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Abstract

Whole cell biotransformation processes are of special interest for the synthesis of chiral
compounds since microorganisms offer some advantages in comparison to chemical cata-
lysts or even isolated enzymes. Due to their internal production of cofactors biotransfor-
mation processes using whole cell catalysts can be operated without addition of external
cofactors. In this study recombinant Escherichia coli cells were applied as biocatalysts
for the reduction of ketones. By the expression of suitable alcohol dehydrogenases (adh)
both enantiomeres of chiral alcohols can be produced.

The syntheses of enantiopure (R)-3-hydroxybutyrate and (S )-3-hydroxybutyrate were car-
ried out in continuously operated biotransformation processes with membrane retention of
the whole cell biocatalysts. Recombinant E. coli expressing adh from Lactobacillus brevis
turned out to be stable during biotransformation processes with substrate-coupled cofac-
tor regeneration even when exceedingly high concentration of substrate and cosubstrate
were applied. In contrast to that processes with enzyme-coupled cofacor regeneration
affects the biocatalyst stability more intensely.

For the substrate-coupled approach further investigations deal with the application of in
situ acetone removal techniques in whole cell transformation processes. Stripping, perva-
poration and extraction with an ionic liquid were applied as strategies for in situ acetone
removal. In all cases higher conversion was achieved by overcoming thermodynamic and
kinetic limitations. The pervaporation procedure turned out to be the most gentle method
of acetone removal which only causes negligible damage to the whole cell biocatalysts. It
was also applied for continuously operated biotransformation processes.

For the knowledge of whole cell biocatalysts it is desirable to quantify intracellular con-
centrations of cofactors during a biotransformation process. A new method for quan-
tification of several intracellular metabolites was developed and now transferred to bio-
transformation processes with recombinant E. coli. The concentrations of intracellular
cofactor concentrations were determined during the reduction of methyl acetoacetate and
2,5-hexanedione with substrate-coupled cofactor regeneration by oxidation of 2-propanol.
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Kapitel 1

Einleitung

1.1 Synthese chiraler Alkohole

Optisch aktive Substanzen sind wichtige Produktklassen für die Synthese vieler Pharma-
und Agrowirkstoffe (Breuer et al., 2004). Der Weltmarkt für enantiomerenreine Wirkstoffe
wird auf 140 Millarden US$ geschätzt und entspricht damit 40% des totalen Wirkstoff-
marktes von 440 Millarden US$ (Frost und Sullivan, 2003). Die Gruppe der chiralen sekun-
dären Alkohole spielt dabei eine besondere Rolle. Eine Studie von Lonza (Meyer et al.,
1997) zeigt, dass ca. 40% der chiralen Zentren in Pharmaprodukten Hydroxy-Gruppen
als funktionelle Gruppen haben. Abbildung 1.1 zeigt Beispiele für Intermediate in der
Pharma- und Agroindustrie, die aus chiralen Alkoholen hervorgegangen sind.

Abbildung 1.1: Anwendung chiraler Alkohole in der Pharma- und Agroindustrie
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1.1. SYNTHESE CHIRALER ALKOHOLE

Für die Herstellung chiraler Alkohole sind folgende Syntheserouten als klassische chemi-
sche Verfahren etabliert:

• Asymmetrische Hydrierung von Ketonen

• CBS-Boranreduktion

• Kinetische Racematspaltung durch Epoxidhydrolyse

• Kinetische Racematspaltung von Alkoholen mit organischen Katalysatoren

Viele industriell im technischen Maßstab durchgeführte Reduktionen mit chemischen Me-
thoden erfolgen durch Hydrierung in Gegenwart eines Schwermetallkatalysators bei er-
höhter Temperatur und Druck (Gelpke et al., 1999; Wolfson et al., 2001). Teilweise wird
zur Reduktion der Ketogruppe auch das giftige und umweltbelastende Boran verwen-
det (Hirau, 1981; Corey, 1987). Somit haben chemische Methoden erhebliche ökologische
Nachteile gegenüber biokatalytischen Methoden, die sich meist durch eine höhere Nach-
haltigkeit und auch durch eine höhere optische Reinheit der Produkte auszeichnen.

Neben etablierten chemischen Methoden haben sich in industriellem Maßstab zahlreiche
biokatalytische Methoden durchgesetzt (Honda et al., 2006). Abbildung 1.2 zeigt Syn-
theserouten für die Darstellung chiraler Alkohole (Goldberg et al., 2007a). Dazu können
Enzyme verschiedener Klassen zum Einsatz kommen. Die Biokatalysatoren können dabei
als isolierte Enzyme oder ganze Zellen verwendet werden.

Abbildung 1.2: Retrosynthese chiraler Alkohole durch Biokatalysatoren
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KAPITEL 1. EINLEITUNG

In den letzten Jahrzehnten hat insbesondere die biokatalytische Synthese chiraler Alko-
hole durch Alkoholdehydrogenasen (ADHs) an Bedeutung gewonnen (Breuer et al., 2004;
Goldberg et al., 2007a; Liese et al., 2005; Buchholz und Gröger, 2006). ADHs benö-
tigen Cofaktoren wie β-1,4-Nikotinamidadenindinukleotid (NADH) oder β-1,4-Nikotin-
amidadenindinukleotidphosphat (NADPH) als Elektronendonor und sind in der Lage, die
enantioselektive Reduktion von Ketonen zu sekundären Alkoholen zu katalysieren (Ab-
bildung 1.3).

Abbildung 1.3: Reduktion von prochiralen Ketonen durch Alkoholdehydrogenasen

Da der Einsatz stöchiometrischer Mengen der Cofaktoren NADH oder NADPH nicht
wirtschaftlich ist, ist es erforderlich, den Cofaktor regenerierende Reaktionen zu etablie-
ren (Wandrey, 2004; Wichmann und Vasic-Racki, 2005; Lütz, 2006). Die Regenerierung
von NADH und NADPH kann durch chemische, elektrochemische, photochemische und
enzymatische Methoden erfolgen. Des Weiteren besteht bei Ganzzell-Biokatalysatoren die
Möglichkeit, NADH und NADPH durch Verstoffwechslung von Glucose oder anderen
Kohlenstoffquellen zu regenerieren (Goldberg et al., 2007b).

Für die enzymatische Cofaktor-Regenerierung stehen zwei Methoden zur Auswahl: die
substrat-gekoppelte und die enzym-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung (Hummel und Ku-
la, 1989) (Abbildung 1.4). Die substrat-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung ist dadurch
gekennzeichnet, dass sowohl die Produktionsreaktion als auch die den Cofaktor regenerie-
rende Reaktion von ein und derselben Alkoholdehydrogenase katalysiert werden. Bei der
enzym-gekoppelten Cofaktor-Regenerierung wird ein zweites Enzym (z. B. Formiatdehy-
drogenase, Glucosedehydrogenase oder auch Hydrogenasen (Mertens et al., 2003)) für die
Regenerierung des Cofaktors verwendet.

Abbildung 1.4: Reduktion von Ketonen durch Alkoholdehydrogenase mit substrat-
gekoppelter (links) und enzym-gekoppelter Cofaktorregenerierung
(rechts). ADH: Alkoholdehydrogenase, GDH: Glucosedehydrogenase,
FDH: Formiatdehydrogenase.
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1.1. SYNTHESE CHIRALER ALKOHOLE

Die beiden häufigsten Methoden der enzymatischen Cofaktor-Regenerierung (durch FDH
oder GDH) haben sowohl Vor- als auch Nachteile. Bei der Anwendung zweier Enzyme
für die biokatalytische Ketonreduktion mit enzym-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung
ist es möglich, dass beide Enzyme unterschiedliche Reaktionsbedingungen benötigen und
durch unterschiedliche spezifische Aktivitäten charakterisiert sind. Des Weiteren kann die
Cofaktorpräferenz für beide Enzyme unterschiedlich sein.

Die Oxidation von Formiat zu CO2 durch Formiatdehydrogenase (Hummel und Kula,
1989) ist als Cofaktorregenerierungsmethode bei der Produktion von L-tert-Leucin in-
dustriell etabliert (Bommarius et al., 1995). Das Coprodukt CO2 kann leicht aus dem
Reaktionsansatz entfernt werden, was eine günstige thermodynamische Gleichgewichts-
lage des Reaktionssystems bewirkt (kGG ≈ 15000) (Liese et al., 2005). Weitere Vorteile
sind die gute Verfügbarkeit und niedrige Kosten der FDH und des Cosubstrats Formiat.
Ein Nachteil ist die Tatsache, dass die meisten FDHs die nicht-phosphorylierte Form des
Cofaktors präferieren (Shaked und Whitesides, 1980; Seelbach et al., 1996; Tishkov et al.,
1999) was oft nicht der Cofaktorpräferenz des Produktionsenzyms entspricht. Ein Ansatz,
diesen Nachteil zu umgehen, ist der Einsatz von Transhydrogenasen, die Reduktionsä-
quivalente zwischen NADH und NADPH übertragen können (Weckbecker und Hummel,
2004).

Glucosedehydrogenasen sind in den meisten Fällen NADPH-abhängig (Kizaki et al., 2001).
Durch die Hydrolyse des Coprodukts Gluconolacton zur korrespondierenden Säure ist
auch diese Methode der Cofaktor-Regenerierung durch ein günstiges thermodynamisches
Gleichgewicht gekennzeichnet. Ein Nachteil ist die Notwendigkeit der Permeabilisierung,
wenn ganze Zellen als Biokatalysator verwendet werden sollen (Kataoka et al., 1999).

Bei der substrat-gekoppelten Cofaktor-Regenerierung wird die den Cofaktor regenerie-
rende Reaktion durch das Produktionsenzym katalysiert. Das Cosubstrat ist in vielen
Fällen 2-Propanol, das zu Aceton oxidiert wird. Die Reversibilität der Transferhydrierung
und die chemischen Potentiale der beteiligten Substrate bewirken eine thermodynamische
Limitierung, die die Ausbeute limitiert (Stillger et al., 2002). Möglichkeiten, diese ther-
modynamische Limitierung zu überwinden, bestehen darin, das Coprodukt 2-Propanol
im Überschuss zu dosieren bzw. das Produkt oder das Coprodukt Aceton aus dem Reak-
tionsansatz zu entfernen (Lye und Woodley, 1999; Stark und von Stockar, 2003; Takors,
2004; Buque-Taboada et al., 2006; Goldberg et al., 2006).
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KAPITEL 1. EINLEITUNG

1.2 Biokatalysatoren zur Synthese chiraler Alkohole

1.2.1 Enzyme

Der Einsatz isolierter Alkoholdehydrogenasen zur Synthese chiraler Alkohole bietet im
Vergleich zu Ganzzell-Biokatalysatoren einige Vorteile. Durch die Anwesenheit eines ein-
zigen aufgereinigten Enzyms (bzw. zweier Enzyme bei Prozessen mit enzym-gekoppelter
Cofaktor-Regenerierung) können Nebenreaktionen vermieden werden und dadurch eine
hohe optische Reinheit des gewünschten Enantiomers erzielt werden. Durch das Fehlen
von Nebenprodukten erleichtert sich auch die Aufarbeitung des Produktes. Auf der ande-
ren Seite sind die Biokatalysatoren oftmals hohen Substrat- und Produktkonzentrationen
sowie organischen Lösungsmitteln ausgesetzt, was die Aktivität und die Stabilität her-
absetzen kann (Liese et al., 1998; Schmid et al., 2001; Villela et al., 2003). Der größte
Nachteil besteht wohl in der Notwendigkeit dem Prozess mit isolierten Enzymen Cofak-
toren zuzusetzen. Insbesondere kontinuierlich betriebene Biotransformationsprozesse mit
isolierten ADHs werden durch das Herauswaschen von Cofaktoren unwirtschaftlich.

In industriellem Maßstab sind sowohl Prozesse mit substrat-gekoppelter als auch enzym-
gekoppelter Cofaktor-Regenerierung etabliert. Tabelle 1.1 zeigt Beispiele für industrielle
biokatalytische Synthesen chiraler Alkohole durch Ketonredukion mit isolierten Alkohol-
dehydrogenasen.

Tabelle 1.1: Prozesse mit isolierten Alkoholdehydrogenasen
Prozess Enzym-Kombination Parameter
Produkt: ADH RZA:
(R)-Ethylhydroxybutyrat (Lactobacillus brevis) 92 g*L−1*d−1

Acetonabtrennung durch Strippen Cosubstrat: Enzymverbrauch:
(Rosen et al., 2004) 2-Propanol 80 kU*kg−1

P

Produkt: (R)-Lactat-NAD-Oxidoreduktase RZA:
(R)-2-Hydroxy-4-Phenylbutyrat (Staphylococcus epidermis) 410 g*L−1*d−1

EMR FDH Enzymverbrauch:
(Schmidt et al., 1992) (Candida boidinii) 150 U*kg−1

P

Produkt: (R)-Lactat-NAD-Oxidoreduktase RZA:
(R)-3-(4-Fluorophenyl)-2- (Staphylococcus epidermis) 560 g*L−1*d−1

Hydroxypropanoat FDH
EMR, (Tao und McGee, 2002) (Candida boidinii)
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1.2. BIOKATALYSATOREN ZUR SYNTHESE CHIRALER ALKOHOLE

1.2.2 Ganzzellbiokatalysatoren

Mikrobielle Biotransformationen mit Bakterien oder Pilzzellen sind seit langem bekannt.
Insbesondere Hefen wie die Bäckerhefe Saccharomyces cerevisiae werden als Biokataly-
satoren in Biotransformationsprozessen verwendet (Csuk, 1991; Breuer et al., 2004). Im
Vergleich zu isolierten Enzymen haben Ganzzell-Biokatalysatoren einige andere Eigen-
schaften. Durch die umgebende Zellmembran liegen intrazelluläre Enzyme in ihrer natür-
lichen Umgebung vor, wodurch sie in der Regel eine höhere Stabilität aufweisen als bei
der Anwendung als isolierte Enzyme. Für cofaktorabhängige Redoxreaktionen eignen sich
Ganzzell-Biokatalysatoren besonders, da natürlicherweise Cofaktoren im Cytosol vorlie-
gen. Nachteile ergeben sich durch das Vorhandensein unerwünschter Enzymaktivitäten, da
der Ganzzell-Biokatalysator in der Regel eine Vielzahl von Enzymaktivitäten exprimiert
(Nakamura und Matsuda, 2002; Faber, 2004)

1.2.2.1 Wildtyp-Mikroorganismen

Die besonderen Fähigkeiten einiger Mikroorganismen, bestimmte Biotransformationen
mit großer Selektivität katalysieren zu können, sind schon zu Beginn des vergangenen
Jahrhunderts beschrieben worden. Beispiele sind die Synthese von L-Ephedrin durch Sac-
charomyces cerevisiae (Neuberg und Hirsch, 1921), die Reichstein-Grüssner-Synthese von
Vitamin C, an der Acetobacter suboxydans beteiligt ist, (Reichstein und Grüssner, 1934)
und die 11 α-Hydroxylierung von Progesteron durch Rhizopus arrhius (Peterson et al.,
1952).

Tabelle 1.2 zeigt einige kürzlich beschriebene Keton-Reduktionen durch Wildtyp-
Mikroorganismen. Es wird deutlich, dass dabei nicht immer so hohe optische Reinheiten
wie bei Prozessen mit isolierten Enzymen erreicht werden. In den meisten Fällen wird eine
Cofaktor-Regenerierung durch die Zugabe von Glucose erreicht, die verstoffwechselt wird.
Durch Reaktionen des mikrobiellen Stoffwechsels werden die benötigten Redoxäquvalente
geliefert und auf das angebotene zu reduzierende Substrat übertragen. Ein Vergleich der
Tabellen 1.1 und 1.2 zeigt, dass die Prozesse mit Wildtyp-Ganzzellbiokatalysatoren in
Bezug auf optische Reinheit und Raum-Zeit-Ausbeute Prozessen mit isolierten Enzymen
unterlegen sein können.
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KAPITEL 1. EINLEITUNG

Tabelle 1.2: Keton-Reduktionen durch Wildtyp-Mikroorganismen
Prozess Organismus Parameter
Produkt: Pichia mentholica ee: 95%
(S )-5-Ethylhydroxyhexanoat Cofaktor-Regenerierung:
(Nanduri et al., 2001) Glucose-Verstoffwechslung
Produkt: Pichia mentholica ee: 95%
(S )-5-Ethylhydroxyhexanitril Cofaktor-Regenerierung:
(Nanduri et al., 2001) Glucose-Verstoffwechslung
Produkt: Geotrichum candidum ee: 97%
(S )-4-Chlor-3-Hydroxybutyrat Cofaktor-Regenerierung:
(Patel et al., 1992) keine
Produkt: Saccharomyces cerevisiae ee: 99%
(2S,5S )-Hexandiol Cofaktor-Regenerierung: de: 96%
(Bertau und Burli, 2000) Glucose-Verstoffwechslung
Produkt: Lactobacillus kefiri ee: 99%, de: 99%
(2R,5R)-Hexandiol Cofaktor-Regenerierung: RZA: 64 g*L−1*d−1

CSTR mit Zellrückhaltung Glucose-Verstoffwechslung Katalysatorausnutzung:
(Haberland et al., 2002) 15 gP *g−1

BFG

Produkt: Lactobacillus kefiri ee: 99%
(5R)-Hydroxyhexan-2-on Cofaktor-Regenerierung: RZA: 87 g*L−1*d−1

Plug-Flow-Reaktor Glucose-Verstoffwechslung Katalysatorausnutzung:
(Tan et al., 2006) 0,7 gP *g−1

BFG

Produkt: Saccharomyces cerevisiae ee: 98%
(S )-3-Ethylhydroxybutyrat Cofaktor-Regenerierung: RZA: 15 g*L−1*d−1

CSTR mit Zellrückhaltung Glucose-Verstoffwechslung
(Chin-Joe et al., 2002)
Produkt: Lactobacillus kefiri ee: 99%
(S )-4-Chlor-3-Hydroxybutyrat Cofaktor-Regenerierung: RZA: 342 g*L−1*d−1

(Amidjojo und Weuster-Botz, 2005) 2-Propanol-Oxidation Katalysatorausnutzung:
4 gP *g−1

BTG

1.2.2.2 Rekombinante Mikroorganismen

Durch das Vorhandensein mehrerer Oxidoreduktasen mit unterschiedlichen Stereoselekti-
vitäten innerhalb einer Mikroorganismenzelle ist die maximal erreichbare optische Rein-
heit des Biotransformationsproduktes oftmals limitiert (Rodriguez et al., 1999). Durch
die gezielte Überexpression bestimmter Reduktasen in Saccharomyces cerevisiae-Zellen
und Deletion konkurrierender Reduktasen mit unerwünschter Enantioselektivität wurden
modifizierte Hefezellen der „zweiten Generation“ geschaffen, die im Vergleich zu Wildtyp-
Zellen einen deutlich höheren Enantiomerenüberschuss für zahlreiche chirale Alkohole lie-
ferten (Rodriguez et al., 2001).
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1.2. BIOKATALYSATOREN ZUR SYNTHESE CHIRALER ALKOHOLE

Die Expression von artfremden Alkoholdehydrogenasen in Mikroorganismen wie Escheri-
chia coli stellt eine weitere Stufe bei der Entwicklung von Ganzzell-Biokatalysatoren dar.
Neben der Expression einer Alkoholdehydrogenase wird oftmals auch ein zweites, den
Cofaktor regenerierendes Enzym exprimiert. Tabelle 1.3 zeigt exemplarisch einige Keton-
reduzierende Prozesse mit rekombinanten Escherichia coli -Zellen als Biokatalysator. Alle
beschriebenen Prozesse wurden im Batch-Biotransformationsansatz durchgeführt.

Tabelle 1.3: Keton-Reduktionen durch rekombinante Escherichia coli
Prozess Organismus, rek. Enzyme Parameter
Produkt: E. coli HB101 ee: 99%
(S )-4-Chlor-3-Hydroxybutyrat CR S1 (Candida magnolia) Umsatz: 90%
(Kizaki et al., 2001) GDH (Bacillus megaterium)
Produkt: E. coli DSM14459 ee: 99,8%
(S )-1-(4-Chlorphenyl)-Ethanol ADH (Rh. erythropolis) Umsatz: 94%
(Gröger et al., 2006) GDH (Bacillus subtilis)
Produkt: E. coli DSM14459 ee: 99,4%
(R)-1-(4-Phenoxyphenyl)-Ethanol ADH (Lactobacillus kefiri) Umsatz: 95%
(Gröger et al., 2006) GDH (Thermopl. acidophilum)
Produkt E. col i BL21 (DE3) ee: 99%
(R)-3-Methylhydroxybutyrat ADH (L. brevis) Produktivität:
(Ernst et al., 2005) FDH (Mycobacterium vaccae) 200µmol*g−1

BTG*min−1

Produkt: E. coli Tuner (DE3) ee: 99%
(2S,5S )-Hexandiol ADH (Rhodococcus ruber) Umsatz: 100%
Acetonabtrennung durch Strippen Cofaktor-Regenerierung:
(Goldberg et al., 2006) 2-Propanol-Oxidation
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Kapitel 2

Zielsetzung

Ziel der Arbeit war die Durchführung von Ganzzell-Biotransformationsprozessen in ver-
schiedenen Reaktor-Systemen. Als Biokatalysatoren kamen rekombinante E. coli -Stämme
zum Einsatz, die rekombinante Alkoholdehydrogenasen exprimieren. Es sollten kontinuier-
liche Ganzzell-Biotransformationen etabliert werden, verschiedene Methoden der in situ-
Acetonabtrennung auf Ganzzell-Biotransformationsprozesse sowie eine neue Methode der
Quantifizierung intrazellulärer Cofaktorkonzentrationen bei Biotransformationsprozessen
angewandt werden.

Die Aufgabenstellungen dieser Arbeit lassen sich wie folgt zusammenfassen:

Kontinuierliche Biotransformationen

• Synthese von (R)-3-Methylhydroxybutyrat und (S )-3-Hydroxybutyrat durch Ver-
wendung von E. coli -Stämmen mit verschiedenen rekombinanten Alkoholdehydro-
genasen, Erreichen möglichst guter Prozessparameter durch geeignete Reaktionsfüh-
rung, Chharakterisierung der Stabilität der Biokatalysatoren

• Vergleich zwischen substrat- und enzym-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung bei
kontinuierlichen Ganzzell-Biotransformationsprozessen

• Übertragung auf weitere Substrate

In situ-Acetonabtrennung

• Reduktion von 2,5-Hexandion im batch-Ansatz mit Acetonabtrennung durch Strip-
pen und Pervaporation, Reduktion von 1-Phenyl-2-Propanon im batch-Ansatz mit
Acetonabtrennung durch Extraktion
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• Charakterisierung der Stabilität von Ganzzell-Biokatalysatoren in Prozessen mit in
situ-Acetonabtrennung

• Kopplung von kontinuierlicher Biotransformation im CSTR und in situ-
Acetonabtrennung durch Pervaporation, dabei Synthese von (2R,5R)- und (2S,5S )-
Hexandiol durch Einsatz geeigneter E. coli -Stämme

Cofaktorpool-Analytik

• Bestimmung der intrazellulären Cofaktorkonzentrationen während der Reduktion
von Methylacetoacetat und 2,5-Hexandion

• Kinetische Charakterisierung der isolierten LbADH zu Erstellung eines kinetischen
Modells zur Beschreibung der intrazellulären Cofaktor-Konzentrationen während
der Reduktion von Methylacetoacetat
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Kapitel 3

Kontinuierliche
Biotransformationsprozesse

3.1 Einleitung

In einem idealen kontinuierlich betriebenen Rührkesselreaktor (CSTR = continuously
operated stirred tank reactor) sind keinerlei Gradienten innerhalb des Reaktors vorhan-
den. In einem solchen Reaktor stellt sich ein Fließgleichgewicht ein, das bewirkt, dass der
Reaktor unter Auslaufbedingungen arbeitet. Infolgedessen ist dieses Reaktorsystem insbe-
sondere für substratüberschussinhibierte Reaktionen geeignet (Chmiel, 2005), da überall
im CSTR Auslaufbedingungen herrschen, also niedrige Substratkonzentrationen vorlie-
gen. Die in diesem Kapitel beschriebenen Biotransformationen wurden in einem Reaktor
mit Membranrückhaltung durchgeführt, wie in Abbildung 3.1 dargestellt.

Abbildung 3.1: Fließschema und Foto des CSTR-Reaktors für kontinuierliche Biotrans-
formationen mit Zellrückhaltung. 1: Schlauchpumpe für Zirkulation der
Reaktionslösung, 2: Membranmodul mit Ultrafiltrationsmembran für
Zellrückhaltung, 3: Substratvorlagegefäß, 4: Kolbenpumpe für Substrat-
zufuhr, 5: Anschluss für Substratzufuhr.
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3.1. EINLEITUNG

Die verwendete Ultrafiltrationsmembran hat eine Ausschlussgröße von 10 kDa und ist so-
mit auch für die Rückhaltung von isolierten Enzymen geeignet, deren Molekulargewicht
in der Regel zwischen 10 und 150 kDa liegt (Lütz et al., 2005). Es zeigte sich, dass Mem-
branen mit einer geringen molekularen Ausschlussgröße gut für kontinuierliche Biotrans-
formationsprozesse mit Katalysatorrückhaltung geeignet sind, da es weniger schnell zu
einem Blockieren der Membran kommt.

Dieses Kapitel beschreibt den Einsatz von rekombinanten E. coli -Zellen als Biokataly-
satoren in kontinuierlich betriebenen Biotransformationsprozessen. Als Modellreaktion
wurde die Reduktion von Methylacetoacetat ausgewählt (Abbildung 3.2). Die Cofaktor-
Regenerierung erfolgte substrat-gekoppelt durch die Oxidation von 2-Propanol zum Co-
produkt Aceton. Bei den Biokatalysatoren handelt es sich daher um E. coli -Zellen, die
nur ein rekombinantes Protein, eine Alkoholdehydrogenase, überexprimieren.

Abbildung 3.2: Reduktion von Methylacetoacetat mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung

Die durchgeführten Biotransformationsprozesse sollen hinsichtlich der Prozessparameter
Raum-Zeit-Ausbeute, Katalysatorausnutzung und Katalysatorstabilität charakterisiert
werden. Der Umsatz einer Biotransformation errechnet sich nach

X =
c0,Substrat − ct,Substrat

c0,Substrat

(3.1)

Die Ausbeute an Produkt in einer Biotransformation errechnet sich nach

η =
ct,Produkt

c0,Substrat

(3.2)

Bei einer einstufigen Reaktion, wie der Reduktion von Methylacetoacetat, entspricht der
Umsatz der Ausbeute, da jedes Molekül Substrat, das reduziert wird, direkt in ein Pro-
duktmolekül umgewandelt wird.

Ein wichtiger Unterschied zwischen kontinuierlich betriebenen Ganzzellbiotransforma-
tions-Prozessen und Prozessen mit isolierten Enzymen ist die Tatsache, dass bei Ganz-
zellbiotransformations-Prozessen auf die Zudosierung von Cofaktoren verzichtet werden
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KAPITEL 3. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONSPROZESSE

kann, da der Cofaktor natürlicherweise intrazellulär vorliegt und in den Zellen verbleibt,
sofern die Zellen eine intakte Zellmembran besitzen. Die Integrität der Zellmembran hat
somit bei kontinuierlich betriebenen Ganzzellbiotransformations-Prozessen eine besondere
Bedeutung, da bei einer zerstörten Zellmembran die vorhandene Cofaktormenge innerhalb
weniger Verweilzeiten ausgespült wird. Abbildung 3.3 zeigt das Auswaschverhalten von
Molekülen in Abhängigkeit der Retention.

Abbildung 3.3: Restanteil als Funktion der Verweilzeit (Retention als Parameter) (Lütz
et al., 2005)

Der Einsatz von Reaktoren mit Membranrückhaltung in der Ganzzell-Biokatalyse ist im
Vergleich zu Prozessen mit isolierten Enzymen realtiv selten und erstreckt sich bisher
nur auf Prozesse mit Wildtyp-Mikroorganismen. Beispiele sind die Synthese von (2R,5R)-
Hexandiol mit Lactobacillus kefir (Haberland et al., 2002) und die Reduktion von 3-
Ethyloxobutyrat mit Saccharomyces cerevisiae (Chin-Joe et al., 2002).

3.2 Kontinuierliche Biotransformationen

3.2.1 Synthese von (R)-Methylhydroxybutyrat

Die Synthese des (R)-Form ist möglich, wenn E. coli -Zellen als Biokatalysator verwendet
werden, die eine (R)-spezifische Alkoholdehydrogenase als rekombinantes Protein expri-
mieren. Die hier beschriebene kontinuierliche Biotransformation wurde mit E. coli durch-
geführt, der die LbADH (Hummel, 1997) rekombinant überexprimiert. Aus den kineti-
schen Untersuchungen der isolierten LbADH (Anhang A) geht hervor, dass das Enzym
sowohl durch das Substrat Methylacetoacetat als auch durch das Cosubstrat 2-Propanol
leicht überschussinhibiert ist. Diese Inhibierungen zeigt auch der Ganzzell-Biokatalysator
(Abbildung 3.4), weshalb sich der CSTR besonders anbietet.
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3.2. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONEN

Abbildung 3.4: Substratüberschussinhibierung der E. coli -Zellen mit LbADH durch
MAA und 2-Propanol. Bedingungen: V=10 mL, 30◦C, pH 6,0,
20 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 50 mmol/L KPi-Puffer, links:
200 mmol/L 2-Propanol, rechts: 100 mmol/L MAA.

Für die Durchführung kontinuierlicher Biotransformationen ist eine ausreichende Stabi-
lität der verwendeten Biokatalysatoren von Bedeutung. In Voruntersuchungen wurde die
Stabilität der rekombinanten E. coli -Zellen mit LbADH charakterisiert (Abbildung 3.5).
Es wird deutlich, dass die Zellen durch eine extrem hohe Lagerstabilität gekennzeichnet
sind. Nach einer Lagerung von 77 Tagen bei 4◦C in 50 mmol/L KPi-Puffer, pH 6,0, ist
noch eine Restaktivität von ca. 38% vorhanden. Die Inkubation unter Prozesstemperatu-
ren (Abb. 3.5 links) bewirkt dagegen eine weitaus stärkere Deaktivierung der Biokataly-
satoren.

Abbildung 3.5: Stabilität der E. coli -Zellen mit LbADH bei Inkubation in 50 mmol/L
KPi-Puffer, pH 6,0. Links: Inkubation bei 30◦C (Prozessbedingungen).
Rechts: Inkubation bei 4◦C (Lagerbedingungen).

Tabelle 3.1 zeigt die Betriebsbedingungen, unter denen die kontinuierliche Biotransforma-
tion durchgeführt wurde. Die MAA-Konzentration wurde ausgehend von 0,1 mol/L zu Be-
ginn der Biotransformation schrittweise gesteigert. Das Cosubstrat 2-Propanol wurde im
Überschuss zudosiert. Der Überschuss lag zwischen 1,12 (bei einer MAA-Konzentrationen
von 2,5mol/L) und 2 (bei MAA-Konzentrationen von 0,1 bis 0,3 mol/L).
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KAPITEL 3. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONSPROZESSE

Tabelle 3.1: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von MAA und
Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Zeitspanne MAA- 2-Propanol- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1 0,1 mol/L 0,2 mol/L 0,5

50 gBFG/L

1 bis 2 0,2 mol/L 0,4 mol/L 1
2 bis 3 0,3 mol/L 0,6 mol/L 2
3 bis 4 0,5 mol/L 0,8 mol/L 5
4 bis 7,5 1 mol/L 1,3 mol/L 10
7,5 bis 10 1,5 mol/L 1,8 mol/L 25
10 bis 11 5

200 gBFG/L11 bis 14 2 mol/L 2,3 mol/L 6,25
14 bis 16 2,5 mol/L 2,8 mol/L

1016 bis 38 2,5 mol/L 2,8 mol/L 270 gBFG/L38 bis 46 1,5 mol/L 1,8 mol/L

Abbildung 3.6 zeigt den Umsatz im zeitlichen Verlauf. Abbhängig von der eingesetzten
Substrat-Konzentration wurden solche Verweilzeiten eingestellt, dass die Reaktion kine-
tisch limitiert ist und der Umsatz in einem Bereich zwischen 60 bis 80% lag. Der maximal
erreichbare Umsatz bei zweifachem Überschuss an 2-Propanol liegt über 90 % (kGG ≈ 7, 4).
Zu den Zeitpunkten t = 10 d und t = 16 d wurde jeweils Biomasse aus dem gleichen Fer-
mentationsansatz (also mit gleicher katalytischer Ausgangsaktivität und gleichem Alter)
nachdosiert, um die für den Umsatz von 60 bis 80% erforderlichen Verweilzeiten zu ver-
kürzen.
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3.2. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONEN

Abbildung 3.6: Kontinuierliche Reduktion von Methylacetoacetat durch E. coli mit
LbADH und Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-Propanol.
Bedingungen: V=50mL, 30◦C, pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 50 bis
270 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1 bis 2,5mol/L Methylacetoacetat,
0,2 bis 2,8mol/L 2-Propanol. Die durchgezogene Linie zeigt die Simu-
lation des Umsatzes aus der in vitro-Kinetik der isolierten LbADH.
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KAPITEL 3. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONSPROZESSE

Während des Prozesses sollte untersucht werden, ob die leichte Abnahme der katalyti-
schen Aktivität, die durch die kontinuierliche lineare Abnahme des Umsatzes zum Aus-
druck kommt, auf das Auswaschen von intrazellulären Cofakoren zurückzuführen ist. Bis
zum Zeitpunkt t = 21 d wurde der Prozess ohne die Zugabe von Cofaktoren betrieben;
als Elektronencarrier lag hier ausschließlich die ursprüngliche Menge an intrazellulären
Cofaktoren vor. Zu den Zeitpunkten t = 21 d und t = 24 d wurde, wie in Abbildung 3.6c
gekennzeichnet, eine Cofaktorlösung als Puls in den Bioreaktor dosiert, so dass im Bio-
reaktor kurzzeitig NADP- und NAD-Konzentrationen von 1 mmol/L vorlagen. Es ist zu
erkennen, dass dadurch kurzzeittig höhere Umsätze erzeilt wurden, die wenige Verweil-
zeiten nach der Cofaktor-Dosierung dann wieder das Ausgangsniveau erreichten. Ab dem
Zeitpunkt t = 28d bis zum Ende des Prozesses wurde dann eine Substratlösung in den
Bioreaktor geleitet, die nicht nur das Substrat MAA und das Cosubstrat 2-Propanol ent-
hielt, sondern auch NADP in einer Konzentration von 0,01 mmol/L. In diesem Abschnitt
des Versuches konnte eine weniger starke Abnahme des Umsatzes beobachtet werden als
in dem Bereichen ohne externe Cofaktor-Dosierung.

Abbildung 3.7 zeigt die Raum-Zeit-Ausbeuten, die während des Prozesses erreicht wur-
den. Es ist zu erkennen, dass über einen langen Zeitraum von mehr als 25 Tagen eine
Raum-Zeit-Ausbeute zwischen 400 und 700 g*L−1*d−1 erreicht wurde. Tabelle 3.2 zeigt
die wichtigen Kenngrößen des beschriebenen kontinuierlichen Biotransformationsprozes-
ses. Der ee-Wert wurde für das aufgereinigte Endprodukt bestimmt.

Abbildung 3.7: Raum-Zeit-Ausbeute bei der kontinuierliche Reduktion von Methyla-
cetoacetat durch E. coli mit LbADH und Cofaktor-Regenerierung
durch Oxidation von 2-Propanol. Bedingungen: V=50 mL, 30◦C, pH6,0,
50 mmol/L KPi-Puffer, 50 bis 270 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1 bis
2,5 mol/L Methylacetoacetat, 0,2 bis 2,8 mol/L 2-Propanol.
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3.2. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONEN

Tabelle 3.2: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von MAA durch E. coli mit
LbADH und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Maximale Raum-Zeit-Ausbeute 700 g*L−1*d−1

Maximaler Umsatz 0,78
Gesamte Produktmenge 797 g
ee >99%
Katalysatorausnutzung 59,5 gP /gBFG

Neben den in Tabelle 3.2 gezeigten Parametern wurden die Deaktivierungkonstanten kdes

für verschiedene Zeitabschnitte berechnet (Tabelle 3.3). Die Deaktivierungkonstante ent-
spricht hier der linearen Abnahme des Umsatzes. Da die Reaktionsgeschwindigkeit vom
Umsatz und der Restkonzentration des Substrats abhängig ist, handelt sich somit nicht
um eine korrekte Bestimmung der Desaktivierungskonstanten, sondern um eine Nähe-
rung. Diese Näherung ist an dieser Stelle aber gerechtefertigt, da aufgrund der hohen
Substratkonzentrationen davon ausgegangen werden kann, dass zu jedem Zeitpunkt des
Biotransformationsprozesses eine Substratsättigung des Biokatalysators vorlag.

Aus den Werten geht hervor, dass die Stabilität des verwendeten Biokatalysators mit
steigender Substrat- und Cosubstratkonzentration höher wird, was durch einen kleine-
ren Wert für die Deaktivierungskonstante kdes widergespiegelt wird. Ab dem Zeitpunkt
t = 28 d wurde dem Reaktionssystem Lösung zugeführt, die neben dem Substrat und
dem Cosubstrat auch NADP in einer Konzentration von 0,01 mmol/L enthielt. Es ist
zu erkennen, dass die Deaktivierung ab diesem Zeitpunkt geringer war. Daraus lässt sich
schließen, dass der Aktivitätsverlust bis zu diesem Zeitpunkt zum Teil auf ein Auswaschen
des intrazellulären Cofaktors zurückzuführen ist. Dennoch ist der Biokatalysator bis zum
Zeitpunkt t = 21d durch eine enorm hohe Membranintegrität gekennzeichnet, da bis zu
diesem Zeitpunkt keinerlei Zugabe von Cofaktoren erfolgte.

Tabelle 3.3: Deaktivierungskonstanten während der kontinuierlichen Reduktion von
MAA durch E. coli mit LbADH und Cofaktor-Regenerierung durch 2-
Propanol-Oxidation
Zeitspanne MAA- 2-Propanol- kdes

[Tage] Konzentration Konzentration [d−1]
4,5 bis 7,5 1 mol/L 1,3 mol/L 0,0503
11,2 bis 14 2 mol/L 2,3 mol/L 0,0488
14,5 bis 16 2,5 mol/L 2,8 mol/L 0,0367
28 bis 38 2,5 mol/L 2,8 mol/L 0,0094
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KAPITEL 3. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONSPROZESSE

Abbildung 3.8: Aufgereinigtes Produkt (R)-3-Methylhydroxybutyrat

3.2.2 Synthese von (S)-Methylhydroxybutyrat

Die Synthese von (S )-MHB wurde mit zwei verschiedenen E. coli -Stämme durchgeführt,
die jeweils eine (S )-spezifische Alkoholdehydrogenase überexprimieren. Die im folgen-
den beschriebenen kontinuierlichen Biotransformationsprozesse mit substrat-gekoppelter
Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-Propanol zur Synthese von (S )-MHB wur-
den unter Zudosierung von definierten Konzentrationen an NADH oder NADPH durch-
geführt, um eine maximale katalytische Aktivität der Ganzzell-Biokatalysatoren zu errei-
chen.

3.2.2.1 E. coli (rekombinante Alkohol-Dehydrogenase aus Thermoanaerob-
acter spec.)

Die (S )-spezifische Alkoholdehydrogenase aus Thermoanaerobacter spec. (Findrik et al.,
2005) (ADHT) ist durch eine hohe Temperaturstabilität und die Präferenz für den phos-
phorylierten Cofaktor NADPH charakterisiert. Die rekombinanten E. coli -Zellen mit
ADH T zeigen eine starke Substratüberschuss-Inhibierung durch das Methylacetoacetat
(Abbildung 3.9). Generell weisen rekombinante E. coli -Zellen mit ADH T eine geringere
spezifische Aktivität für die Reduktion von MAA auf als rekombinante Zellen mit LbADH.
Dies kann zum einen an unterschiedlichen Aktivitäten der Enzyme und zum anderen an
einer unterschiedlich starken Expressionsrate der rekombinanten Proteine liegen.
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3.2. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONEN

Abbildung 3.9: Katalytische Aktivität der E. coli -Zellen mit ADHT in Abhängig-
keit der MAA- und 2-Propanol-Konzentration. Bedingungen: V=1 mL,
30◦C, pH 6,0, 5 bis 40 gBFG/L rek. E. coli (ADHT), 50mmol/L KPi-
Puffer, links: 500mmol/L 2-Propanol, rechts: 20 mmol/L MAA.

Mit diesem Biokatalysator ist analog zu der zuvor beschriebenen Synthese von (R)-MHB
eine kontinuierliche Biotransformation im CSTR durchgeführt worden. Die Prozesspa-
rameter sind in Tabelle 3.4 aufgeführt. Abbildung 3.10 zeigt den Umsatz im zeitlichen
Verlauf.

Tabelle 3.4: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von MAA und Co-
faktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation durch E. coli (ADHT)

Zeitspanne MAA- 2-Propanol- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1 0,5 mol/L 0,8 mol/L 1
1 bis 3 0,1 mol/L 0,2 mol/L 5 225 g/L
3 bis 10 10

Aus Abbildung 3.10 ist ersichtlich, dass die kontinuierliche Reduktion mit einer Substrat-
konzentration von 0,5 mol/L begonnen wurde, aber bei einer Verweilzeit von 1 h trotz
der hohen Biokatalysatorbeladung nur ein geringer Umsatz erreicht wurde. Der gerin-
ge Umsatz kann durch dir hohe Substratüberschussinhibierung verursacht worden sein
(Vgl. Abb. 3.9). Erst nach dem Wechsel zu einer niedrigeren Substrat- und Cosubstrat-
konzentration und Verlängerung der Verweilzeit auf 5 h und anschließend auf 10 h konn-
te der Umsatz kurzzeitig bis auf 75% gesteigert werden. Während des Prozesses wurde
insgesamt nur eine sehr geringen katalytische Aktivität der E. coli -Zellen beobachtet,
vermutlich erfolgte eine Desaktivierung des Biokatalysators durch die hohen Substrat-
und Cosubstratkonzentrationen. Infolgedessen war auch die während des Prozesses beob-
achtete Raum-Zeit-Ausbeute nur gering und lag fast die gesamte Prozessdauer bei etwa
20 g*L−1*d−1 (Abbildung 3.11). Die wesentlichen Kennzahlen des beschriebenen CSTR-
Prozessen mit E. coli mit ADHT sind in Tabelle 3.5 gezeigt. Die Deaktivierungskonstante
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Abbildung 3.10: Kontinuierliche Reduktion von Methylacetoacetat durch E. coli mit
ADH T und Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-Propa-
nol. Bedingungen: V=50mL, 30◦C, pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer,
225 gBFG/L rek. E. coli (ADHT), 0,1 bis 0,5 mol/L Methylacetoacetat,
0,2 bis 0,8mol/L 2-Propanol, 0,01 mmol/L NADPH

kdes wurde aus der linearen Abnahme des Umsatzes zwischen den Zeitpunkten t = 4 d
und t = 9, 5d berechnet.

Tabelle 3.5: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von MAA durch E. coli mit
ADH T und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Maximale Raum-Zeit-Ausbeute 62 g*L−1*d−1

Maximaler Umsatz 0,72
Gesamte Produktmenge 13,5 g
Katalysatorausnutzung 1,19 gP /gBFG

Deaktivierungskonstante kdes 0,0447 d−1

Der zuvor beschriebene kontinuierliche Biotransformationsprozess wurde mit einer gerin-
geren Anfangskonzentration an Methylacetoacetat und 2-Propanol wiederholt, um eine
Inaktivierung durch hohe Substrat- und Cosubstratkonzentrationen auszuschließen. Die
für diesen Versuch gewählten Prozessparameter sind in Tabelle 3.6 zusammengefasst.
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Abbildung 3.11: Raum-Zeit-Ausbeute während der ontinuierlichen Reduktion von Me-
thylacetoacetat durch E. coli mit ADHT und Cofaktor-Regenerierung
durch Oxidation von 2-Propanol. Bedingungen: V=50 mL, 30◦C,
pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 225 gBFG/L rek. E. coli (ADHT), 0,1
bis 0,5 mol/L Methylacetoacetat, 0,2 bis 0,8mol/L 2-Propanol, 0,01
mmol/L NADPH

Tabelle 3.6: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion durch E. coli (ADH
T) von MAA und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Zeitspanne MAA- 2-Propanol- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1

0,1 mol/L 0,2 mol/L
1

120 g/L1 bis 7 1,25
7 bis 10 5

Abbildung 3.12 zeigt sowohl den Umsatz während dieser zweiten kontinuierlichen Synthese
von (S )-MHB durch E. coli mit ADHT als auch die während des Prozesses erreichte
Raum-Zeit-Ausbeute. Es ist zu erkennen, dass ein maximaler Umsatz von 75% erreicht
wurde. Interessant ist, dass der Umsatz von t = 1 d bis t = 3 d zunimmt. Dies könnte durch
eine abnehmende Substratüberschussinhibierung erklärt werden. Die Raum-Zeit-Ausbeute
war mit bis zu 170 g*L−1*d−1 wesentlich höher als im ersten kontinierlichen CSTR-Lauf.
Die Kenngrößen des Prozesses sind in Tabelle 3.7 aufgeführt. Die Deaktivierungskonstante
kdes wurde aus der linearen Abnahme des Umsatzes zwischen den Zeitpunkten t = 8 d
und t = 9, 8d berechnet.
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Abbildung 3.12: Zweite kontinuierliche Reduktion von Methylacetoacetat durch E. co-
li mit ADHT und Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-
Propanol. Bedingungen: V=50 mL, 30◦C, pH6,0, 50 mmol/L KPi-
Puffer, 120 gBFG/L rek. E. coli (ADHT), 0,1mol/L Methylacetoace-
tat, 0,2 mol/L 2-Propanol, 0,01 mmol/L NADPH

Tabelle 3.7: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von MAA durch E. coli mit
ADH T und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Maximale Raum-Zeit-Ausbeute 170 g*L−1*d−1

Maximaler Umsatz 0,75
Gesamte Produktmenge 59,1 g
Katalysatorausnutzung 5,79 gP /gBFG

Deaktivierungskonstante kdes 0,0824 d−1

3.2.2.2 E. coli (rekombinante Carbonyl-Reduktase aus Candida parapsilosis)

Bei der Carbonyl-Reduktase aus Candida parapsilosis (CpCR) handelt es sich ebenfalls
um eine (S )-selektive Alkoholdehydrogenase, die in der Lage ist, die Reduktion von Me-
thylacetoacetat zu (S )-3-Methylhydroxybutyrat zu katalysieren. Im Gegensatz zu den
zuvor beschriebenen Enzymen LbADH und ADHT besitzt dieses Enzym eine höhere Af-
finität zu dem nicht-phosphorylierten Cofaktor NADH (Peters et al., 1993). Rekombinante
E. coli -Zellen, die CpCR überexprimieren, zeigen eine starke Substratüberschussinhibie-
rung durch MAA und eine leichte 2-Propanol-Inhibierung (Abbildung 3.13).
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3.2. KONTINUIERLICHE BIOTRANSFORMATIONEN

Abbildung 3.13: Katalytische Aktivität der E. coli -Zellen mit CpCR in Abhängig-
keit der MAA- und 2-Propanol-Konzentration. Bedingungen: V=1mL,
30◦C, pH 6,0, 1 bis 10 gBFG/L rek. E. coli (CpCR), 50 mmol/L KPi-
Puffer, links: 200mmol/L 2-Propanol, rechts: 50 mmol/L MAA.

Analog zu den zuvor beschriebenen CSTR-Läufen wurde auch hier mit einer MAA-
Konzentration von 100mmol/L gestartet und dann die Substratkonzentration schrittweise
erhöht. Die Prozessbedingungen des CSTR-Laufes mit E. coli (CpCR) sind in Tabelle 3.8
gezeigt.

Tabelle 3.8: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von MAA durch E.
coli (CpCR) und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Zeitspanne MAA- 2-Propanol- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1 0,1 mol/L 0,2 mol/L 0,33

80 g/L1 bis 2 0,125
2 bis 5 0,2 mol/L 0,4 mol/L 0,5
5 bis 7 0,3 mol/L 0,6 mol/L 2

Abbildung 3.14 zeigt den Umsatz im zeitlichen Verlauf. Es ist zu erkennen, dass bei anstei-
genden MAA-Konzentrationen die Deaktivierung zunimmt, was an der linearen Abnahme
des Umsatzes erkennbar ist. Zwischen den Zeitpunkten t = 1 d und t = 2 d wurde aufgrund
der kurzen Verweilzeit und des hohen Umsatzes eine hohe Raum-Zeit-Ausbeute zwischen
1850 und 1970 g*L−1*d−1 erreicht. Die wesentlichen Kenngrößen des Prozesses sind in
Tabelle 3.9 gezeigt. Der ee-Wert wurde für das aufgereinigte Endprodukt bestimmt.
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Abbildung 3.14: Kontinuierliche Reduktion von Methylacetoacetat durch E. coli mit
CpCR und Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-Propa-
nol. Bedingungen: V=50mL, 30◦C, pH7,0, 50mmol/L KPi-Puffer,
80 gBFG/L rek. E. coli (CpCR), 0,1 bis 0,3 mol/L Methylacetoacetat,
0,2 bis 0,6mol/L 2-Propanol, 0,01 mmol/L NADH

Tabelle 3.9: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von MAA durch E. coli mit
CpCR und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Maximale Raum-Zeit-Ausbeute 1966 g*L−1*d−1

Maximaler Umsatz 0,95
Gesamte Produktmenge 271 g
ee >99%
Katalysatorausnutzung 68 gP /gBFG

Während der kontinuierlichen Reduktion von MAA durch E. coli mit CpCR zeigt sich,
dass mit zunehmender Substrat- und Cosubstrat-Konzentration eine stärkere Deaktivie-
rung eintritt. Tabelle 3.10 zeigt die Deaktivierungskonstanten kdes aus verschiedenen Ab-
schnitten des CSTR-Laufes.
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Abbildung 3.15: Raum-Zeit-Ausbeute während der kontinuierliche Reduktion von Me-
thylacetoacetat durch E. coli mit CpCR und Cofaktor-Regenerierung
durch Oxidation von 2-Propanol. Bedingungen: V=50 mL, 30◦C,
pH7,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 80 gBFG/L rek. E. coli (CpCR), 0,1
bis 0,3 mol/L Methylacetoacetat, 0,2 bis 0,6mol/L 2-Propanol, 0,01
mmol/L NADH

Tabelle 3.10: Deaktivierungskonstanten während der kontinuierlichen Reduktion von
MAA durch E. coli mit CpCR und Cofaktor-Regenerierung durch 2-
Propanol-Oxidation
Zeitspanne MAA- 2-Propanol- kdes

[Tage] Konzentration Konzentration [d−1]
1 bis 2 0,1 mol/L 0,2 mol/L 0,0765

2,8 bis 5 0,2 mol/L 0,4 mol/L 0,0893
5,4 bis 7 0,3 mol/L 0,6 mol/L 0,1403

3.3 Übertragung auf andere Substrate

Die beschriebenen kontinuierlichen Biotransformationsexperimente haben gezeigt, dass
rekombinante E. coli -Zellen als Biokatalysatoren zur kontinuierlichen Reduktion von Me-
thylacetoacetat verwendet werden können. Die Wahl der rekombinant exprimierten Al-
koholdehydrogenase bestimmt, ob das (R)- oder das (S )-Enantiomer synthetisiert wird.
Die Ganzzell-Biokatalysatoren zeichnen sich z. T. durch eine extrem hohe Prozessstabi-
lität aus. Im folgenden wird die kontinuierliche Reduktion von Butanon durch E. coli
mit LbADH beschrieben. Analog zu den zuvor beschriebenen CSTR-Läufen wurde auch
hier die Substrat- und Cosubstratkonzentration schrittweise erhöht. Tabelle 3.11 zeigt die
Betriebsparameter der kontinuierlichen Reduktion von Butanon durch E. coli (LbADH).
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Tabelle 3.11: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von Butanon
durch E. coli (LbADH) und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-
Oxidation

Zeitspanne Butanon- 2-Propanol- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1 0,3 mol/L 0,6 mol/L 1

100 g/L

1 bis 2 0,5 mol/L 1 1,5
2 bis 4 1 mol/L 2 mol/L 3
4 bis 7 1,5 mol/L 3 mol/L 5
7 bis 11 2 mol/L 3,5 mol/L 7
11 bis 17 10

Aufgrund des ungünstigeren thermodynamischen Gleichgewichtes (kGG ≈ 0, 6) wird bei
der Reduktion von Butanon und substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung weniger
Umsatz erreicht als bei der Reduktion von Methylacetoacetat mit vergleichbarem stöchio-
metrischen Überschuss an 2-Propanol (kGG ≈ 7, 4). Abbildung 3.16 zeigt den Umsatz
während der kontinuierlichen Reduktion von Butanon durch E. coli (LbADH). Trotz
des zweifachen Überschusses an 2-Propanol lag der Umsatz bei max. 52%. Die maxi-
male Raum-Zeit-Ausbeute betrug 276 g*L−1*d−1 (Abb. 3.17). Die Prozesskennzahlen des
CSTR-Laufes sind in Tabelle 3.12 aufgeführt. Die Berechnung der Deaktivierungskon-
stanten kdes bezieht sich auf den Zeitraum t = 7, 8d bis t = 8, 8d, bei dem extrem hohe
Konzentrationen von 2mol/L MAA und 3,5 mol/L 2-Propanol eingesetzt wurden. Es fällt
auf, dass der verwendete Biokatalysator bei der Reduktion von Butanon eine ähnlich hohe
Prozessstabilität aufwies wie bei der kontinuierlichen Reduktion von Methylacetoacetat.
Dies ist an den ähnlichen Größenordnungen der Deaktivierungskonstanten zu erkennen.
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Abbildung 3.16: Kontinuierliche Reduktion von Butanon durch E. coli mit LbADH
und Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-Propanol. Bedin-
gungen: V=50 mL, 30◦C, pH 6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 100 gBFG/L
rek. E. coli (LbADH), 0,3 bis 2 mol/L Butanon, 0,6 bis 3,5mol/L 2-
Propanol

Tabelle 3.12: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von Butanon durch E. coli
mit LbADH und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

Maximale Raum-Zeit-Ausbeute 276 g*L−1*d−1

Maximaler Umsatz 0,52
Gesamte Produktmenge 120 g
Katalysatorausnutzung 24 gP /gBFG

Deaktivierungskonstante kdes 0,0305 d−1
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Abbildung 3.17: Raum-Zeit-Ausbeute während der kontinuierliche Reduktion von Bu-
tanon durch E. coli mit LbADH und Cofaktor-Regenerierung durch
Oxidation von 2-Propanol. Bedingungen: V=50 mL, 30◦C, pH6,0,
50 mmol/L KPi-Puffer, 100 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,3 bis
2 mol/L Butanon, 0,6 bis 3,5mol/L 2-Propanol

3.4 Alternative Cofaktorregenerierung

Die enzym-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung durch Glucose-Dehydrogenase ist dadurch
gekennzeichnet, dass die cofaktor-regenerierende Reaktion durch die Hydrolyse des Co-
produkts Gluconolacton nahezu irreversibel ist und somit vollständigen Umsatz erlaubt.
Ein Nachteil ist allerdings die Notwendigkeit die Ganzzell-Biokatalysatoren zu permea-
bilisieren, da Glucose beim Transport der Glucose über zelleigene Transportproteine in
der Regel phosphoryliert wird und Glucose dem Cofaktor regenerierenden Enzym kaum
zur Verfügung steht (Weckbecker und Hummel, 2004; Wichmann und Vasic-Racki, 2005;
Goldberg et al., 2007a). Abbildung 3.18 zeigt Biotransformationsprozesse im Batch-
Ansatz, bei denen permeabilisierte und intakte Zellen verwendet wurden und die Cofaktor-
Regenerierung enzym-gekoppelt über die Oxidation von Glucose durch GDH stattfand.
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Abbildung 3.18: Biotransformation mit permeabilisierten Zellen im Batch-Ansatz,
Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von Glucose und Zuga-
be von Cofaktoren. Bedingungen: V=10 mL, 30◦C, pH6,0 (1 mol/L
NaOH), 50 mmol/L KPi-Puffer, 10 gBFG/L rek. E. coli (LbADH,
GDH), 0,1 mol/L Butanon, 0,1 mol/L Glucose

Es wird deutlich, dass in allen Fällen eine höhere Aktivität erreicht wurde, wenn per-
meabilisierte Zellen als Biokatalysatoren verwendet wurden. Dies ist durch die schnellere
Zunahme des Produktes 2-Butanol zu erkennen. Die katalytische Aktivität der permeabi-
lisierten Zellen konnte weiter durch die externe Zugabe von reduzierten Cofaktoren gestei-
gert werden. Dabei macht es bei geringen Cofaktor-Konzentrationen von 10µmol/L einen
großen Unterschied, ob NADH oder NADPH zugegeben wird. Die katalytische Aktivität
war aufgrund der Präferenz der LbADH für den phosphorylierten Cofaktor weitaus höher
als bei Zugabe von NADH (Vgl. Abbildung 3.18a und 3.18b). Bei einer höheren Kon-
zentration von 100µmol/L wurden dagegen nahezu identische katalytische Aktivitäten
erreicht (Vgl. Abbildung 3.18c und 3.18d).

Eine Permeabilisierung von Ganzzell-Biokatalysatoren für kontinuierliche Prozesse ist
nicht wünschenswert, da dadurch der Cofaktor aus den Zellen ausgewaschen wird und
somit der Vorteil von Ganzzell-Biokatalysatoren, auf eine Zudosierung von Cofaktoren
verzichten zu können, nicht mehr gegeben ist. Hier wurde ein rekombinanter E. coli -
Stamm verwendet, der neben der LbADH und einer GDH aus Bacillus megaterium den
Glucose-Faszilitator GLF aus Zymomonas mobilis (Weisser et al., 1995) exprimiert, der
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eine höhere Glucose-Aufnahmerate in die Zelle bewirkt, ohne dass diese phosphoryliert
wird.

Die Prozessbedingungen für die kontinuierliche Reduktion von Methylacetoacetat mit
enzym-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung über Glucose-Oxidation sind in Tabelle 3.13
gezeigt. Abbildung 3.19 zeigt den Umsatz und die Raum-Zeit-Ausbeute im zeitlichen
Verlauf dieses Versuches.

Tabelle 3.13: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von MAA und
Cofaktor-Regenerierung durch Glucose-Oxidation

Zeitspanne MAA- Glucose- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1 0,04 mol/L 0,2 mol/L 1 50 g/L

Abbildung 3.19: Kontinuierliche Reduktion von Methylacetoacetat und Cofaktor-Re-
generierung durch Oxidation von Glucose. Bedingungen: V=100mL,
30◦C, pH6,0 (1 mol/L NaOH), 50 mmol/L KPi-Puffer, 50 gBFG/L rek.
E. coli (LbADH, GDH, GLF), 0,04 mol/L MAA, 0,2mol/L Glucose

Es ist zu erkennen, dass sich nach etwa 8 h ein Gleichgewicht eingestellt hat und für einen
Zeitraum von etwa 10 h konstanter Umsatz erreicht wurde. An diesem Verlauf spiegelt
sich wider, dass für die Erreichung eines Gleichgewichtes im CSTR in der Regel 5 Ver-
weilzeiten benötigt werden. Nach ca. 1 Tag Prozessdauer ist eine kontinuierliche Abnahme
des Umsatzes und damit auch mit der Raum-Zeit-Ausbeute zu beobachten. Tabelle 3.14
fasst die wesentlichen Kenngrößen dieses kontinuierlichen Prozesses zusammen. Die De-
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aktivierungskonstante kdes wurde aus der linearen Abnahme des Umsatzes zwischen den
Zeitpunkten t = 1, 3d und t = 3, 7d berechnet.

Tabelle 3.14: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von MAA und Cofaktor-
Regenerierung durch Glucose-Oxidation

Maximale Raum-Zeit-Ausbeute 57,4 g*L−1*d−1

Maximaler Umsatz 0,999
Gesamte Produktmenge 16,87 g
Katalysatorausnutzung 3,378 gP /gBFG

Deaktivierungskonstante kdes 0,219 d−1

Die enzym-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung durch die Foriatdehydrogenase (FDH)-
katalysierte Oxidation von Formiat ist eine weitverbreitete Methode in der Bioatalyse
(Hummel und Kula, 1989; Seelbach et al., 1996; Tishkov et al., 1999). In industriellem
Maßstab wird diese Methode der Cofaktor-Regenerierung bei der Produktion von L-tert-
Leucin verwendet (Bommarius et al., 1995). Die Vorteile dieser Methode liegen bei der
Entstehung von Kohlendioxid, dessen leichter Entfernbarkeit aus dem Bioreaktionsge-
misch und, dadurch bedingt, bei der günstigen thermodynamischen Gleichgewichtslage
des Reaktionssystems. Nachteile liegen bei der meist geringen Aktivität der FDH und
der Präferenz für den nicht-phosphorylierten Cofaktor NAD, wodurch oft eine Inkom-
patibität zwischen NADPH-abhängigem Produktionsenzym und dem NAD-abhängigen
Cofaktorregenerierungs-Enzym vorliegt.

Die enzymgekoppelte Cofaktor-Regenerierung durch Formiat-Dehydrogenase (FDH) bei
Ganzzell-Biotransformationsprozessen mit rekombinanten E. coli wurde umfangreich in
der Dissertation von I. Tan untersucht (Tan, 2006). Es zeigte sich, dass rekombinan-
te E. coli -Zellen, die LbADH und die FDH aus Mycobacterium vaccae (Galkin et al.,
1995) exprimieren, die Reduktion von Methylacetoacetat katalysieren können. Bei der
kontinuierlichen Biotransformation im CSTR trat jedoch eine rapide Deaktivierung des
Biokatalysators auf (Schroer et al., 2007). Zu Vergleichszwecken soll dieser CSTR-Lauf
hier nochmals aufgeführt werden. Die Prozessbedingungen sind in Tabelle 3.15 gezeigt.

Tabelle 3.15: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von MAA und
Cofaktor-Regenerierung durch Formiat-Oxidation (Tan, 2006)

Zeitspanne MAA- Formiat- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1 0,03 mol/L 0,0625 mol/L 1 30 g/L
1 bis 2 40 g/L
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Abbildung 3.20 zeigt den Umsatz und die Raum-Zeit-Ausbeute im zeitlichen Verlauf.
Es ist zu erkennen, dass nach Erreichen des Gleichgewichtsumsatzes nach etwa 5 Ver-
weilzeiten eine Deaktivierung des Katalysators eintritt und der Umsatz linear abnimmt.
Eine Zugabe von 10 g des Biokatalysators ließ den Umsatz kurzzeitig von 18% auf 30%

ansteigen, die lineare Abnahme des Umsatzes setzte sich jedoch fort. Die wesentlichen
Prozesskennzahlen dieses CSTR-Laufes sich in Tabelle 3.16 gezeigt.

Abbildung 3.20: Kontinuierliche Reduktion von Methylacetoacetat und Cofaktor-Re-
generierung durch Oxidation von Formiat. Bedingungen: V=200mL,
30◦C, pH6,0 (5 mol/L HCl), 50 mmol/L KPi-Puffer, 30 bis 40 gBFG/L
rek. E. coli (LbADH, FDH), 0,03 mol/L MAA, 0,0625 mol/L Na-
Formiat (Tan, 2006)

Tabelle 3.16: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von MAA und Cofaktor-
Regenerierung durch Formiat-Oxidation (Tan, 2006)

Maximale Raum-Zeit-Ausbeute 56 g*L−1*d−1

Maximaler Umsatz 0,66
Gesamte Produktmenge 8,76 g
Katalysatorausnutzung 1,095 gP /gBFG

Deaktivierungskonstante kdes 0,96 d−1

3.5 Zusammenfassung

Die wesentlichen Ergebnisse der durchgeführten kontinuierlichen Biotransformationen im
Reaktorsystem mit Biokatalysatorrückhaltung (CSTR) lassen sich wie folgt zusammen-
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fassen:

• Durch die Verwendung von rekombinanten E. coli -Zellen mit entsprechenden re-
kombinanten Alkoholdehydrogenasen ist die Synthese von (R)- und (S )-Alkoholen
möglich.

• Die in vitro-Eigenschaften der rekombinanten Enzyme (z. B. kinetische Eigenschaf-
ten, Stabilität) prägen auch die Eigenschaften des Ganzzell-Biokatalysators.

• Der rekombinante E. coli -Stamm mit LbADH zeigte eine enorm hohe Prozesssta-
bilität. Mit diesem Biokatalysator war eine Biotransformation unter extrem hohen
MAA- und 2-Propanol-Konzentrationen möglich.

• Es konnte gezeigt werden, dass während der substrat-gekoppelten Cofaktor-Rege-
nerierung durch Oxidation von 2-Propanol nur eine geringe Schädigung der Mem-
branintegrität auftritt. Bei der kontinuierlichen Reduktion von MAA durch E. coli
mit LbADH konnte lange Zeit ein hoher Umsatz ohne Zudosierung von externem
Cofaktor stattfinden.

• Die hohe Prozessstabilität des E. coli -Stammes mit LbADH wurde auch bei der
kontinuierlichen Reduktion von Butanon beobachtet.

• Bei kontinuierlichen Prozessen mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung
durch Oxidation von 2-Propanol wurden weitaus höhere Stabilitäten der Ganzzell-
Biokatalysatoren beobachtet als bei Prozessen mit enzym-gekoppelter Cofaktorrege-
nerierung durch Formiat-Dehydrogenase oder Glucose-Dehydrogenase. Die höhere
Stabilität ist wahrscheinlich auf eine bessere Retention des Cofaktors in den Zellen
bei der substrat-gekoppelten Cofaktorregenerierung zurückzuführen.
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Kapitel 4

Biotransformationsprozesse mit in

situ-Acetonabtrennung

4.1 Einleitung

Die substrat-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung ist dadurch gekennzeichnet, dass sowohl
die eigentliche Produktreaktion als auch die den Cofaktor regenerierende Reaktion durch
ein und denselben Biokatalysator umgesetzt wird. Die Konkurrenz von Substrat, Pro-
dukt, Cosubstrat und Coprodukt bewirkt eine thermodynamische Limitierung, die einen
vollständigen Umsatz verhindert. Für die Regenerierung mit 2-Propanol lässt sich die
Gleichgewichtslage durch folgende Gleichung beschreiben:

kGG =
[Produkt] · [Aceton]

[Substrat] · [2− Propanol]
(4.1)

Demzufolge kann der Umsatz durch den Einsatz von hohen 2-Propanolkonzentrationen
erzielt werden (Peters 1998). Eine weitere Möglichkeit besteht in der Abtrennung des
Nebenproduktes Aceton. Die Entfernung von Aceton aus einem Reaktionsgemisch kann
über verschiedene Strategien erfolgen:

• Strippen

• Pervaporation

• Extraktion

Dieses Kapitel beschreibt den Einsatz der oben genannten Strategien für die Reduktion
von Ketonen mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung durch Escherichia coli.
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Als Modellreaktion für Prozesse mit Aceton-Abtrennung durch Strippen und Pervaporati-
on wurde die Reduktion von 2,5-Hexandion ausgewählt (Abb. 4.1). Bei der Reduktion von
2,5-Hexandion zum korrespondierenden Diol handelt es sich um eine Zweischrittreaktion.
Aus diesem Grund wird das Cosubstrat 2-Propanol im zweifachen Überschuss benötigt.

Abbildung 4.1: Reaktionsschem der Reduktion von 2,5-Hexandion mit substrat-gekop-
pelter Cofaktor-Regenerierung.

Abbildung 4.2 zeigt exemplarisch einen Konzentrationsverlauf für die Reduktion von 2,5-
Hexandion zu (2R,5R)-Hexandiol mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung durch
rekombinante E. coli -Zellen mit LbADH. Es ist zu erkennen, dass es trotz des 10fachen
Überschusses an 2-Propanol lediglich zu einer Ausbeute von 54% in Bezug auf das Produkt
(2R,5R)-Hexandiol kommt.

Abbildung 4.2: Biokatalytische Reduktion von 2,5-Hexandion mit substrat-gekoppel-
ter Cofaktor-Regenerierung. Bedingungen: V=10 mL, 40◦C, pH6,0,
50 mmol/L KPi-Puffer, 50 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1mol/L 2,5-
Hexandion, 1 mol/L 2-Propanol.

Abbildung 4.3 zeigt, dass die Ausbeute und der Umsatz in dem beschriebenen Reaktions-
system durch einen stöchiometrischen Überschuss des Cosubstrats 2-Propanol gesteigert
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werden können. Doch selbst bei einem 20fachen 2-Propanol-Überschuss lässt sich die Aus-
beute an 2,5-Hexandiol lediglich auf etwa 70% steigern. Die Entfernung von Aceton aus
dem Reaktionsgemisch ist bei einem solchen thermodynamisch stark limitierten Reakti-
onssystem erstrebenswert um die Ausbeute weiter zu steigern.

Abbildung 4.3: Abhängigkeit des Umsatzes und der Ausbeute vom 2-Propanol-Über-
schuss. Bedingungen: V=1mL, 25◦C, pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer,
50 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1 mol/L 2,5-Hexandion, variierende
Konzentration 2-Propanol, Reaktionszeit=24 h.

Aus den in Abbildung 4.3 dargestellten Werten für den Umsatz und die Ausbeute lässt
sich eine Gleichgewichtskonstante von kGG ≈ 0, 1 bestimmen.

Neben der thermodynamischen Limitierung kommt es in substrat-gekoppelten Reaktions-
ansätzen außerdem zu einer negativen Beeinflussung der katalytischen Aktivität und der
Stabilität der verwendeten Biokatalysatoren. Abbildung 4.4 zeigt den Einfluss von Aceton
auf die katalytische Aktivität von E. coli (LbADH) bei der Reduktion von 2,5-Hexandion
zu (2R,5R)-Hexandiol. Es ist zu erkennen, dass beide Teilreaktionen stark durch Aceton
inhibiert werden.
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Abbildung 4.4: Einfluss von Aceton auf die katalytische Aktivität von E. coli (LbADH).
Links: Reduktion von 2,5-Hexandion zu (R)-5-Hydroxyhexan-2-on. Be-
dingungen: V=1 mL, 40◦C, pH6,0, 50 mmol/L KPi-Puffer, 2,5 gBFG/L
rek. E. coli (LbADH), 0,2 mol/L 2,5-Hexandion, 0,5mol/L 2-Propanol.
Rechts: Reduktion von (R)-5-Hydroxyhexan-2-on zu (2R,5R)-Hexan-
diol. V=1mL, 40◦C, pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 2,5 gBFG/L rek. E.
coli (LbADH), 0,4 mol/L (R)-Hydroxyhexan-2-on, 0,5 mol/L 2-Propa-
nol.

Im folgenden werden nun Biotransformations-Prozesse im Satzreaktor beschrieben, bei
denen eine thermodynamische Limitierung durch in situ-Acetonabtrennung überwunden
wurde.

4.2 Stripping

Bei der Methode des Strippens wird ein Inertgasstrom (z. B. Helium, Stickstoff, Druckluft)
in die abzureichernde Lösung geleitet (Abb. 4.5). Aufgrund des niedrigen Dampfdrucks
von Aceton wird dieses aus der Lösung getragen. Bei der Reaktionsführung ist zu berück-
sichtigen, dass auch die anderen Reaktionspartner, insbesondere 2-Propanol durch das
Strippen ausgetragen werden. Abbildung 4.6 zeigt die Abnahme der Acetonkonzentration
im zeitlichen Verlauf.
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Abbildung 4.5: Fließschema und Foto des Bioreaktors für Biotransformationen mit Ace-
tonabtrennung durch Strippen

Abbildung 4.6: Abnahme der Acetonkonzentration durch Strippen. Bedingungen:
V=50mL, 40◦C, pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 50mmol/L Ace-
ton, Luftstrom: 1 L/min, Waschlösung: 50% (v/v) Wasser/2-Propanol,
50 mL.

Diese Methode der Acetonabtrennung wurde schon erfolgreich für enzymkatalysierte Re-
aktionen angewandt. Stillger et al. führten die Reduktion von 5-Oxohexansäureethylester
durch Carbonylreduktase von Candida parapsilosis mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung durch. Der Umsatz konnte durch in situ Acetonantfernung von 75% auf
97% gesteigert werden (Stillger et al., 2002). Auch in industriellem Maßstab ist diese Me-
thode der integrierten Acetonabtrennung etabliert, beispielsweise für die Synthese von
(R)-Ethyl-3-Hydroxybutyrat und (R)-Methyl-3-Hydroxybutyrat mit isolierter LbADH
(Rosen et al., 2004; Daußmann et al., 2006). Die Anwendung von integrierter Aceto-
nabtrennung durch Strippen für Ganzzell-Biotransformationsprozesse ist durch Gold-
berg et al. beschrieben worden. Es wurden lyophilisierte E. coli -Zellen verwendet, die
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als Produktionsenzym ADH-’A’ aus Rhodococcus ruber DSM 44541 rekombinant expri-
mierten. Durch diese Strategie der Prozessführung konnten die Substrate Acetophenon,
4-(4-Hydroxyphenyl)butan-2-on (Himbeerketon) und 2,5-Hexandion vollständig zum ent-
sprechenden Alkohol bzw. Diol umgesetzt werden (Goldberg et al., 2006).

Abbildung 4.7 zeigt die biokatalytische Reduktion von 2,5-Hexandion zum (2R,5R)-
Hexandiol mit E. coli (LbADH). Es ist zu erkennen, dass die Acetonkonzentration durch
das Strippen unter 75mmol/L gehalten werden konnte. Um ein Austragen von 2-Propanol
aus der Reaktionslösung zu verhindern, wurde der Luftstrom vor dem Eintritt in die Re-
aktionslösung durch ein Wasser/2-Propanol-Gemisch geleitet. Die Ausbeute an (2R,5R)-
Hexandiol wurde durch die Acetonabtrennung von 54% auf über 95% gesteigert.

Abbildung 4.7: Reduktion von 2,5-Hexandion mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung und Acetonabtrennung durch Strippen. Bedingungen:
V=50mL, 40◦C, pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 50 gBFG/L rek. E. co-
li (LbADH), 0,1 mol/L 2,5-Hexandion, 1 mol/L 2-Propanol, Luftstrom
1 L/min.

4.3 Pervaporation

Bei der Pervaporation handelt es sich um ein Membrantrennverfahren, bei der die ei-
ne Seite einer porenlosen Polymermembran mit einer flüssigen Mischung verschiedener
Komponenten in Kontakt ist, während auf der anderen Membranseite das Permeat in der
Dampfphase entfernt wird. Der transmembrane Fluss wird durch einen Partialdruckgra-
dienten über die Membran verursacht. Dieser kann durch Anlegen eines Vakuums auf der
Permeat-Seite erreicht werden oder durch Vorbeiführen eines Trägergasstroms.
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Abbildung 4.8: Trennprinzip der Pervaporation

In der Biotechnologie spielt die Pervaporation eine wichtige Rolle bei der Abtrennung
von Fermentationsprodukten. So sind zahlreiche Fermentationsprozesse mit Saccharomy-
ces-Arten beschrieben, bei denen das Hauptprodukt Ethanol mittels Pervaporation aus
dem Prozess abgetrennt wird. Weitere Produkte sind Aceton, Butanol und 2-Propanol
aus Fermentationsprozessen mit verschiedenen Arten von Chlostridium (Stark und von
Stockar, 2003).

Die Reduktion von 2,5-Hexandion durch E. coli (LbADH) wurde in dem in Abb. 4.9
gezeigten Reaktor durchgeführt. Zuvor erfolgte eine Charakterisierung verschiedener Per-
vaporationsmembranen, indem die Massenflüsse J von Aceton, 2-Propanol und Wasser
durch die Membran bestimmt wurden (Abb. 4.10). Bei den Bezeichnungen der Mem-
branen handelt es sich um Bezeichnungen des Herstellers. Nähere Beschreibungen der
Membranmaterialen und -eigenschaften finden sich in Kapitel 8.

Abbildung 4.9: Fließschema und Foto des Pervaporationsreaktors. 1: Vakuumpumpe, 2:
Vakuummesser und Anzeiger, 3: Kühlfalle, 4: Wasserbad, 5: Reaktions-
raum, 6: Ablaufventil Feed, 7: Membraneinheit, 8: Probenahmeventil,
9: Schlauchpumpe für Zirkulation der Reaktionslösung
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Abbildung 4.10: Massenflüsse durch verschiedene Pervaporationsmembranen. Bedin-
gungen: V=160mL, 40◦C, pH6,0, 50 mmol/L KPi-Puffer, 50mmol/L
Aceton, 50mmol/L 2-Propanol, Vakuum: 15±3 mbar, Umwälzung:
300 mL/min

Es ist zu erkennen, dass neben dem Transmembranfluss von Aceton auch ein Massenfluss
von 2-Propanol auftritt. Es kommt also während des Biotransformationsprozesses ähnlich
wie beim Strippen zu einem Austrag des Cosubstrates 2-Propanol, der durch regelmäßige
Nachdosierung kompensiert werden muss. Des Weiteren erfolgt eine Aufkonzentrierung
aller Reaktanden und des Biokatalysators während des Biotransformationsprozesses durch
den Flüssigkeitsverlust aufgrund des hohen Transmembranflusses von Wasser.

Des Weiteren wurden die Selektivitäten S der verschiedenen Membranen bestimmt (Abb.
4.11). Die Seletivität S für Aceton errechnet sich nach

SAceton =
JAceton

J2−Propanol

(4.2)

Für alle beschriebenen Biotransformationsprozesse mit integrierter Acetonabtrennung
durch Pervaporation wurde die Pervaporationsmembran PolyAn PA-HP-02 verwendet,
da diese den höchsten Aceton-Massenfluss bei gleichzeitig akzeptabler Selektivität auf-
weist.

Abbildung 4.12 zeigt die Biotransformation im Satzreaktor mit substrat-gekoppelter
Cofaktor-Regenerierung und Acetonabtrennung mittels Pervaporation. Es ist zu erken-
nen, dass die Acetonkonzentration während der Reaktion nicht höher als 67mmol/L an-
steigt. Infolgedessen kommt es im Vergleich zum Batch-Prozess ohne Acetonabtrennung
zu einer Steigerung der Ausbeute an (2R,5R)-Hexandiol auf >90%. Zu beachten ist, dass
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Abbildung 4.11: Selektivitäten der verschiedenen Pervaporationsmembranen

es durch den Wasserverlust während der Pervaporation (21%) zu einer Aufkonzentrierung
aller Reaktanden kommt, der bei der Berechnung der Ausbeute berücksichtigt werden
muss.

Abbildung 4.12: Reduktion von 2,5-Hexandion mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung und Acetonabtrennung durch Pervaporation. Bedin-
gungen: V=160 bis 126mL, 40◦C, pH6,0, 50 mmol/L KPi-Puffer,
50 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1mol/L 2,5-Hexandion, 1 mol/L
2-Propanol, Umwälzung 300 mL/min, Vakuum 15±3 mbar
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4.4 2-Phasensysteme

Ein häufig auftretendes Problem bei der Reduktion prochiraler Ketone zum chiralen Al-
kohol ist die geringe Löslichkeit vieler Substrate in wässriger Lösung. Eine Erhöhung
der Substratlöslichkeit lässt sich durch den Zusatz von löslichkeitsvermittelnden Stoffen,
z. B. organischen Lösungsmitteln, Cyclodextrinen oder ionischen Flüssigkeiten bewirken
(Villela et al., 2003; Zelinski et al., 1999; Schumacher et al., 2006) oder auch durch den
Einsatz von zweiphasigen Systemen (Liese et al., 1998; Villela et al., 2003). In einem zwei-
phasigen System sind der Biokatalysator und bei Prozessen mit isolierten Enzymen die
Cofaktoren in der wässrigen Phase lokalisiert, während das hydrophobe Substrat in hoher
Konzentration in der nicht-wässrigen Phase vorliegt. Aufgrund des Substratverbrauchs in
der wässrigen Phase durch die biokatalytische Reaktion wird weiteres Substrat aus der
nicht-wässrigen Phase heraus in die wässrige Phase nachgeliefert (Abbildung 4.13). Die
Verteilung einer Substanz zwischen zwei nicht miteinander mischbaren Lösungsmitteln
wird durch den Verteilungskoeffizienten m beschrieben:

m =
corganische Phase

cwässrige Phase

(4.3)

Abbildung 4.13: Biotransformation in wässrig-organischen Zweiphasen-Systemen

Die Wahl des nicht-wässrigen Lösungmittels hat maßgeblichen Einfluss auf die Aktivität,
die Stabiliät und in manchen Fällen auch auf die Selektivität des Biokatalysators (Schöfer
et al., 2001). Beispiele für die Reduktion von prochiralen Ketonen in zweiphasigen Syste-
men mit isolierten Enzymen und Ganzzell-Biokatalysatoren sind bekannt (Kruse et al.,
1996; Liese et al., 1998; Villela et al., 2003; Eckstein et al., 2004; Kizaki et al., 2001;
Pfruender et al., 2004).

Hier wurden Biotransformationen mit rekombinanten E. coli -Zellen (LbADH) in zwei ver-
schiedenen zweiphasigen Systemen durchgeführt. Zum einen wurde tert-Butylmethylether
(MTBE) als nicht-wässrige Phase verwendet. Die andere Biotransformation wurde in
einem zweiphasigen System bestehend aus KPi-Puffer und der ionischen Flüssigkeit
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[BMIM][(CF3SO2)2N] (1-Butyl-3-Methylimidazoliumbis((trifluormethyl)sulfonyl)amid)
(Abbildung 4.14) durchgeführt. Diese beiden zweiphasigen Systeme wurden schon
durch (Eckstein et al., 2004) für die Reduktion von 2-Oktanol mit isolierter LbADH
untersucht. Durch die unterschiedlichen Verteilungskoeffizienten von Aceton in beiden
zweiphasigen Systemen (siehe Tabelle 4.1) wurden in beiden Systemen unterschiedliche
Reaktionsgeschwindigkeiten und Umsätze erzielt.

Abbildung 4.14: Strukturformel der ionischen Flüssigkeit [BMIM][(CF3SO2)2N]

Tabelle 4.1: Verteilungskoeffizienten von Aceton und 2-Propanol (Eckstein et al., 2004)
System 2-Propanol Aceton
MTBE / Puffer 1,0 1,1
[BMIM][(CF3SO2)2N] / Puffer 0,4 2,0

Neben der Extraktion von Aceton in die nicht-wässrige Phase ist es für das Erreichen eines
maximalen Umsatzes ebenso erforderlich das Produkt effektiv aus der wässrigen Phase in
die nicht-wässrige Phase zu extrahieren. Die Verteilungskoeffizienten von 2,5-Hexandion
und 2,5-Hexandiol für zweiphasige Systeme mit [BMIM][(CF3SO2)2N]. Tabelle 4.2 zeigt,
dass das Produkt 2,5-Hexandiol kaum in die nicht-wässrige Phase extrahiert wird. Aus
diesem Grund ist die Reduktion von 2,5-Hexandion zu 2,5-Hexandiol eine denkbar unge-
eignete Modellreaktion für die Anwendung eines zweiphasigen Systems mit den beschrie-
benen Komponenten.

Tabelle 4.2: Verteilungskoeffizienten von 2,5-Hexandion und 2,5-Hexandiol
System 2,5-Hexandion 2,5-Hexandiol
MTBE / Puffer 0,62 0,17
[BMIM][(CF3SO2)2N] / Puffer 2,75 0,01

Daher wurde hier die Reduktion von 1-Phenyl-2-Propanon (PPO) mit rek. E. coli -Zellen
durchgeführt (Abb. 4.15). Sowohl das Substrat als auch das Produkt (R)-1-Phenyl-2-
Propanol (PPOH) sind durch einen hohen Verteilungskoeffizienten in den beiden unter-
suchten zweiphasigen Systemen gekennzeichnet (Tabelle 4.3), so dass Unterschiede im
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erzielten Umsatz größtenteils durch die Verteilung von Aceton zwischen beiden Phasen
verursacht wird.

Abbildung 4.15: Reaktionsschema der Reduktion von 1-Phenyl-2-Propanon mit sub-
strat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung

Tabelle 4.3: Verteilungskoeffizienten von 1-Phenyl-2-Propanon (PPO) und 1-Phenyl-2-
Propanol (PPOH)

System PPO PPOH
MTBE / Puffer 51 42
[BMIM][(CF3SO2)2N] / Puffer 120 26

Abbildung 4.16 zeigt die unterschiedlichen Acetonkonzentrationen, die bei der Re-
duktion von 1-Phenyl-2-Propanon in den zweiphasigen Systemen MTBE/Puffer und
[BMIM][(CF3SO2)2N]/Puffer erreicht wurden. Die Verteilung von Aceton zwischen beiden
Phasen der untersuchten zweiphasigen Systemen stimmt mit den Verteilungskoeffizienten
in Tabelle 4.1 überein. Durch die Extraktion von Aceton aus der wässrigen Phase her-
aus wurde in dem zweiphasigen System mit der ionischen Flüssigkeit nahezu kompletter
Umsatz erreicht. Im Gegensatz dazu wurde in dem zweiphasigen System MTBE/Puffer
lediglich ein Umsatz von 24% erreicht (Abbildung 4.17).
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Abbildung 4.16: Acetonkonzentrationen in beiden Phasen bei der Redukti-
on von 1-Phenyl-2-Propanon in Puffer/MTBE (links) und
Puffer/[BMIM][(CF3SO2)2N] (rechts). Bedingungen: V=5 mL
50 mmol/L KPi-Puffer, pH 6,0, 5 mL nicht-wässrige Phase, 25◦C,
20 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,02 mol/L 1-Phenyl-2-Propanon
0,4 mol/L 2-Propanol,

Abbildung 4.17: Umsätze in den zweiphasigen Systemen Puffer/MTBE und
Puffer/[BMIM][(CF3SO2)2N]. Bedingungen: V=5mL 50 mmol/L
KPi-Puffer, pH 6,0, 5mL nicht-wässrige Phase, 25◦C, 20 gBFG/L
rek. E. coli (LbADH), 0,02 mol/L 1-Phenyl-2-Propanon 0,4 mol/L
2-Propanol,
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4.5 Übergeordnete Betrachtung

Die beschriebenen Biotransformationsprozesse zeigen exemplarisch drei Strategien
für die in situ-Acetonabtrennung aus Prozessen mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung. In allen Fällen konnte die Ausbeute des Produktes im Vergleich zu Pro-
zessen ohne Acetonentfernung gesteigert werden.

Für die Prozesse mit in situ-Acetonentfernung durch Strippen und Pervaporation wurde
die zweistufige Reduktion von 2,5-Hexandion zum (2R,5R)-Hexandiol untersucht. Abbil-
dung 4.18 zeigt die während der Biotransformation auftretenden Acetonkonzentrationen.
es ist erkennbar, dass während der Biotransformation ohne Acetonabtrennung eine Ace-
tonkonzentration von ca. 190 mmol/L erreicht wurde. In Prozessen mit Acetonabtrennung
konnten die Acetonkonzentration unter 75 mmol/L gehalten werden. Es ist weiterhin zu
erkennen, dass der Verlauf der Acetonkonzentration in beiden Biotransformationen mit
Acetonentfernung nahezu identisch ist. Unter den gewählten Bedingungen wurde das bei
der Biotransformation entstehende Aceton mit derselben Rate aus dem Reaktionsansatz
entfernt.

Abbildung 4.18: Acetonkonzentration während der Reduktion von 2,5-Hexandion
mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung. Bedingungen: 40◦C,
pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 50 gBFG/L rek. E. coli (LbADH),
0,1 mol/L 2,5-Hexandion, 1 mol/L 2-Propanol, Pervaporation: Umwäl-
zung 300mL/min, Vakuum 15±3 mbar, Strippen: Luftstrom 1 L/min.

Während der Biotransformationsprozesse mit in situ-Acetonabtrennung wurde die Stabili-
tät der Biokatalysatoren untersucht. Dazu wurden die Biokatalysatoren unter Prozessbe-
dingungen inkubiert die verbleibene katalytische Aktivität in regelmäßigen Abständen
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bestimmt. Die relativen Stabilitäten der Biokatalysatoren bei Einsatz in verschiedenen
Reaktorsystemen mit Acetonabtrennung sind in Abbildung 4.19 dargetsellt. Es ist zu
erkennen, dass die unterschiedlichen Strategien der Acetonentfernung die Stabilität der
Ganzzell-Biokatalysatoren unterschiedlich stark beeinflussen. Die Pervaporation ist dabei
die schonendste Methode, bei der 82% der Stabilität von Biokatalysatoren in Prozessen
ohne Acetonabtrennug erreicht werden. Beim Strippen werden nur 25% der Stabilität
beobachtet. Diese Unterschiede sind nicht auf Unterschiede in der auftretenden Aceton-
konzentration zurückzuführen, da diese ja bei Prozessen mit Acetonabtrennung durch
Strippen und bei Prozessen mit Pervaporation nahezu identisch waren.

Abbildung 4.19: Stabilitäten der E. coli -Zellen bei Biotransformationen mit verschie-
denen Methoden der Acetonabtrennung

Die Biotransformationsprozesse mit Acetonabtrennung durch Extraktion mit der ioni-
schen Flüssigkeit [BMIM][(CF3SO2)2N] wurde mit dem nicht wassermischbaren Phenyla-
ceton als Modellsubstrat durchgeführt und ist somit nicht direkt mit den anderen beiden
Methoden vergleichbar. Bei den Biotransformationsprozessen mit zweiphasigen Systemen
wurde eine Phenylaceton-Konzentration von 20 mmol/L eingesetzt. Im Vergleich zu zwei-
phasigen Systemen mit MTBE konnten hier aufgrund des unterschiedlichen Verteilungs-
verahltens von Aceton eine höhere Ausbeute bei Verwendung von [BMIM][(CF3SO2)2N]

als nicht-wässriger Phase erreicht werden. Dieses Beispiel zeigt, dass zweiphasige Systeme
und insbesondere zweiphasige Systeme mit ionischen Flüssigkeiten sich als Reaktionsme-
dien für Systeme mit hohem Verteilungskoeffizienten eignen.
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4.6 Kontinuierliche Prozesse mit Acetonentfernung

Der Einsatz von rekombinanten E. coli -Zellen als Biokatalysator in kontinuierlich betrie-
benen Biotransformationsprozessen ist bereits in Kapitel 3 für die Reduktion von Methyla-
cetoacetat (MAA) und Butanon beschrieben worden. Die Reduktion von 2,5-Hexandion
erfordert entweder einen hohen Überschuss des Cosubstrates 2-Propanol oder eine in-
tegrierte Entfernung des Nebenproduktes Aceton. Im folgenden werden kontinuierliche
Reduktionen von 2,5-Hexandion beschrieben, bei denen eine Kombination aus CSTR und
Pervaporationsreaktor zum Einsatz kam. Das enstandene Nebenprodukt Aceton wurde
durch die Pervaporation kontinuierlich aus dem Reaktionsansatz entfernt und die ther-
modynamische Limitierung dieses Reaktionssystems dadurch überwunden.

Abbildung 4.20 zeigt das Fließschema und ein Foto des kontinuierlich betriebenen Bioreak-
tors mit Zellrückhaltung und Pervaporations-Einheit. Analog zu den in Kapitel 3 beschrie-
benen CSTR-Versuchen stellt auch hier die Schauchperipherie den eigentlichen Reakti-
onsraum dar. Das Membranmodul für die Pervaporationsmembran stellt für die kontinu-
ierlichen Biotransformationsversuche mit 176,7 cm2 eine größere Pervaporationsmembran-
Fläche zur Verfügung als die zuvor beschriebene Reaktionsanlage für Biotransformationen
mit Pervaporation im Satzreaktor (45 cm2).

Abbildung 4.20: Fließschema und Foto des CSTR-Reaktors mit Pervaporationseinheit.
1: Schlauchpumpe für Zirkulation der Reaktionslösung, 2: Membran-
modul mit Ultrafiltrationsmembran für Zellrückhaltung, 3: Membran-
modul mit Pervaporationsmembran, 4: Kolbenpumpe für Substratzu-
fuhr.

Die erste kontinuierliche Reduktion von 2,5-Hexandion wurde mit rekombinanten E. co-
li -Zellen durchgeführt, die als Produktionsenzym die LbADH exprimieren und somit das
(2R,5R)-Hexandiol synthetisieren. Die Prozessbedingungen sind in Tabelle 4.4 gezeigt.
Es wurde mit einer Substratkonzentration von 0,1mol/L und fünffachem Überschuss an
2-Propanol gestartet und die Substratkonzentration dann im Verlauf des Prozesses auf
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0,3 mol/L gesteigert. Abbildung 4.21 zeigt den Umsatz im zeitlichen Verlauf. Es ist zu
beachten, dass die linke Abszisse den Anteil des Substrates 2,5-Hexandion, des Interme-
diates 5-Hydroxyhexanon oder des Produktes 2,5-Hexandiol an der Gesamtmenge von
2,5-Hexandion, 5-Hydroxyketon und 2,5-Hexandiol zeigt.

Tabelle 4.4: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von 2,5-Hexandion
durch E. coli (LbADH) mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung
und Acetonabtrennung durch Pervaporation

Zeitspanne Hexandion- 2-Propanol- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1

0,1 mol/L 0,5 mol/L
2 100 gBFG/L1 bis 2
2,672 bis 3

200 gBFG/L
3 bis 4

0,3 mol/L
1 mol/L4 bis 8

48 bis 9 1,5 mol/L
9 bis 16 3 mol/L

In Abbildung 4.21 ist zu erkennen, dass die Acetonkonzentration in diesem kontinu-
ierlichen Prozess durch die Pervaporation auf einer niedrigen Konzentration von etwa
50 mmol/L gehalten werden konnte, was einer Entfernung von bis zu über 90% entspricht
(für den Zeitraum t = 10 bis t = 13Tage). Während der ersten 3 Tage konnte eine Aus-
beute von etwa 70% (2R,5R)-Hexandiol erreicht werden. Die Substratkonzentration wur-
de daraufhin auf 0,3 mol/L gesteigert. Durch eine Erhöhung des 2-Propanol-Überschusses
konnte der Umsatz auf bis zu 77 % gesteigert werden. Dieser enorm hohe Umsatz konnte
über etwa 3 Tage aufrecht erhalten werden. Da die Gleichgewichtskonstante des Reak-
tionssystems bekannt ist (kGG ≈ 0, 1), lässt sich aus den gegebenen Isopropanol- und
Acetonkonzentrationen für diesen Zeitraum die theoretisch zu erwartende Ausbeute er-
rechnen. Diese liegt für den Zeitraum t = 10 bis t = 13Tage bei etwa 91 %. Die Reaktion
war in diesem Zeitraum also nicht thermodynamisch, sondern kinetisch limitiert. Durch
eine Verlängerung der Verweilzeit hätte der Umsatz also noch etwas gesteigert werden
können.

Ab dem Zeitpunkt t = 12Tage zeigte sich dann eine hohe Deaktivierungsrate des
Ganzzell-Biokatalysators. Die während des Prozesses erreichten Raum-Zeit-Ausbeuten
sind in Abbildung 4.22 dargestellt. Es konnten Raum-Zeit-Ausbeuten zwischen 150 und
172 g*L−1*d−1 über ca. 3 Tage aufrecht erhalten werden.
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Abbildung 4.21: Kontinuierliche Reduktion von 2,5-Hexandion durch E. coli (LbADH)
mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung und in situ Aceton-
Abtrennung durch Pervaporation. Bedingungen: V=80 mL, 40◦C,
pH6,0, 50mmol/L KPi-Puffer, 100 bis 200 gBFG/L rek. E. co-
li (LbADH), 0,1 bis 0,3 mol/L 2,5-Hexandion, 0,5 bis 3 mol/L 2-
Propanol, 0,01mmol/L NADP, Umwälzung 300 mL/min, Vakuum
100±3 mbar
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Abbildung 4.22: Raum-Zeit-Ausbeutewährend der kontinuierlichen Reduktion von 2,5-
Hexandion durch E. coli (LbADH) mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung und in situ Aceton-Abtrennung durch Pervaporation.
Bedingungen: V=80 mL, 40◦C, pH6,0, 50 mmol/L KPi-Puffer, 100 bis
200 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1 bis 0,3mol/L 2,5-Hexandion, 0,5
bis 3 mol/L 2-Propanol, 0,01 mmol/L NADP, Umwälzung 300mL/min,
Vakuum 100±3 mbar

Die wesentlichen Kennzahlen des beschriebenen Prozesses sind in Tabelle 4.5 aufgelistet.
Die Berechnung der Deaktivierungskonstante bezieht sich auf die lineare Abnahme des
Umsatzes zwischen den Zeitpunkten t = 12 und t = 15Tagen. Die Bestimmung des ee-
und de-Wertes erfolgte für das aufgereinigte Endprodukt.

Tabelle 4.5: Prozesskennzahlen bei der kontinuierlichen Reduktion von 2,5-Hexandion
durch E. coli (LbADH) mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung
und in situ Aceton-Abtrennung durch Pervaporation

max. Raum-Zeit-Ausbeute 172 g*L−1*d−1

max. Ausbeute Hexandiol 77%
Gesamtproduktmenge 287 g
ee, de >99%
Katalysatorausnutzung 17,9 gP /gBFG

Deaktivierungskonstante kdes 0,0609 d−1

Eine kontinuierliche Synthese von (2R,5R)-Hexandiol wurde schon, wie in der Einleitung
erwähnt, durch Haberland beschrieben (Haberland et al., 2002; Haberland, 2003). Dort
wurden Wildtyp-Zellen von Lactobacillus kefir eingesetzt. Die Cofaktor-Regenerierung
erfolgte über die Verstoffwechslung von Glucose. Grundsätzlich sind trotz der beiden ver-
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Abbildung 4.23: Aufgereinigtes (2R,5R)-Hexandiol

schiedenen Methoden der Cofaktor-Regenerierung und der verschiedenen verfahrenstech-
nischen Ansätze ähnliche Raum-Zeit-Ausbeuten, Katalysatorausnutzungen und optische
Reinheiten erreicht worden (Vgl. Tabelle 1.2 und 4.5). Im Gegensatz dazu zeigten die
verwendeten Biokatalysatoren große Unterschiede in der Stabilität. Mit den Wildtyp-
Organismen von L. kefir konnten lediglich Prozesse mit einer Laufzeit von 5 Tagen be-
trieben werden. Die hier beschriebene kontinuierliche Synthese von (2R,5R)-Hexandiol
hatte mit 16 Tagen eine 3 mal längere Laufzeit. Somit zeigt sich auch in einem kontinu-
ierlichen Prozess mit in situ-Acetonabtrennung durch Pervaporation die hohe Stabilität
der verwendeten rekombinanten E. coli -Zellen.

Des Weiteren erfolgte die Synthese von (2S,5S )-Hexandiol in demselben Reaktorsystem.
Dafür wurde der rekombinante E. coli -Stamm mit CpCR als Katalysator verwendet. Die
Prozessbedingungen für diese kontinuierliche Biotransformation sind in Tabelle 4.6 ge-
zeigt.

Tabelle 4.6: Prozessbedingungen bei der kontinuierlichen Reduktion von 2,5-Hexandion
durch E. coli (CpCR) mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung
und Acetonabtrennung durch Pervaporation

Zeitspanne Hexandion- 2-Propanol- Verweilzeit Biomasse-
[Tage] Konzentration Konzentration τ [h] Konzentration
0 bis 1

0,1 mol/L 0,5 mol/L 1 80 gBFG/L1 bis 2 42 bis 5 2 mol/L 107,5 gBFG/L

Analog zu der zuvor beschriebenen kontinuierlichen Synthese von (2R,5R)-Hexandiol
durch E. coli (LbADH) ist in Abbildung 4.24 der Anteil der Substanzen 2,5-Hexandion,
5-Hydroxyhexanon oder 2,5-Hexandiol an der Gesamtmenge von 2,5-Hexandion, 5-
Hydroxyhexanon und 2,5-Hexandiol gezeigt. Es ist zu erkennen, dass die Ausbeute
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an (2S,5S )-Hexandiol lediglich bei maximal 29% lag. Diese geringe Ausbeute konnte
auch durch die Erhöhung des Überschusses an 2-Propanol ab dem Zeitpunkt t = 2d
nicht gesteigert werden. Bei einem Substrat/2-Propanol-Verhältnis von 1:5 lag die Aus-
beute an Hexandiol durchschnittlich bei unter 30%, der Anteil des Intermediats 5-
Hydroxyhexanon betrug dagegen durchschnittlich 50%. Eine Steigerung des Substrat/2-
Propanol-Verhältnisses auf 1:20 hat das Verhältnis der Anteile von 2,5-Hexandion, 5-
Hydroxyhexanon und 2,5-Hexandiol nicht signifikant verändert. Da die gemessenen Ace-
tonkonzentrationen mit weniger als 10 mmol/L schon sehr gering waren, konnte durch
eine Steigerung der Acetonabtrennungsrate keine wesentliche Steigerung der Ausbeute
mehr erwartet werden. Durch die hohen Konzentrationen an 2-Propanol trat eine Deak-
tivierung des Biokatalysators auf, was an der linearen Abnahme des 2,5-Hexandiol- und
5-Hydroxyhexanon-Anteils sowie der Zunahme des 2,5-Hexandion-Anteils zu erkennen ist.

Abbildung 4.24: Kontinuierliche Reduktion von 2,5-Hexandion durch E. coli (CpCR)
mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung und in situ Aceton-
Abtrennung durch Pervaporation. Bedingungen: V=80 mL, 40◦C,
pH7,0, 50 mmol/L KPi-Puffer, 80 bis 107,5 gBFG/L rek. E. co-
li (CpCR), 0,1 mol/L 2,5-Hexandion, 0,5 bis 2 mol/L 2-Propanol,
0,01 mmol/L NAD, Umwälzung 300mL/min, Vakuum 100±3 mbar
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Die erreichten Raum-Zeit-Ausbeuten während der kontinuierlichen Reduktion von 2,5-
Hexandion durch E. coli (CpCR) sind in Abbildung 4.25 dargestellt. Tabelle 4.7 zeigt
die wesentlichen Kennzahlen des Prozesses. Die Berechnung der Deaktivierungskonstante
bezieht sich auf die lineare Abnahme der Produktkonzentration zwischen den Zeitpunk-
ten t = 2 und t = 3, 5Tagen. Die Bestimmung des ee- und de-Wertes erfolgte für das
aufgereinigte Endprodukt.

Abbildung 4.25: Raum-Zeit-Ausbeute während der kontinuierlichen Reduktion von 2,5-
Hexandion durch E. coli (CpCR) mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung und in situ Aceton-Abtrennung durch Pervaporation.
Bedingungen: V=80 mL, 40◦C, pH7,0, 50 mmol/L KPi-Puffer, 80 bis
107,5 gBFG/L rek. E. coli (CpCR), 0,1 mol/L 2,5-Hexandion, 0,5 bis
2 mol/L 2-Propanol, 0,01 mmol/L NAD, Umwälzung 300 mL/min, Va-
kuum 100±3 mbar
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Tabelle 4.7: Kenngrößen der kontinuierlichen Reduktion von 2,5-Hexandion durch E.
coli mit CpCR und Cofaktor-Regenerierung durch 2-Propanol-Oxidation

max. Raum-Zeit-Ausbeute 65 g*L−1*d−1

max. Ausbeute Hexandiol 29%
Gesamtproduktmenge 9,72 g
ee, de >99%
Katalysatorausnutzung 1,13 gP /gBFG

Deaktivierungskonstante kdes 0,0609 d−1

In beiden beschriebenen kontinuierlichen Biotransformationen mit Acetonabtrennung
durch Pervaporation wurde das Substrat 2,5-Hexandion in einer Zweischritt-Reaktion zum
korrespondierenden 2,5-Hexandiol reduziert. Durch Verwendung eines rekombinanten E.
coli -Stammes, der die LbADH exprimiert, konnte (2R,5R)-Hexandiol synthetisiert wer-
den, die Verwendung von E. coli mit rekombinanter CpCR lieferte das (2S,5S )-Hexandiol.
Durch die Verwendung verschiedener Biokatalysatoren wurden in dem beiden kontinu-
ierlichen Biotransformationsprozessen unterschiedliche Ausbeuten erzielt. Während die
Verwendung von E. coli (LbADH) zu einer Hexandiol-Ausbeute von bis zu 77% führte,
konnten in dem anderen Prozess mit E. coli (CpCR) maximal 29% erreicht werden. Der
Großteil des Substrates 2,5-Hexandion wurde zwar zum Intermediat 5-Hydroxyhexanon
reduziert, jedoch scheint der zweite Schritt limitiert zu sein, so dass es zu einer Anrei-
cherung des Intermediats 5-Hydroxyhexanon kam, aber nur zu geringen Ausbeuten an
(2S,5S )-Hexandiol, die auch durch effektive Acetonabtrennung nicht gesteigert werden
konnte.

Die Betrachtung der kinetischen Eigenschaften beider Biokatalysatoren liefert eine mög-
liche Erklärung für die unterschiedlichen Ausbeuten in beiden kontinuierlichen Biotrans-
formationsprozessen. Die isolierte CpCR wurde schon in der Doktorarbeit von S. Ris-
som für die Reduktion von 2,5-Hexandion verwendet und dort kinetisch charakterisiert
(Rissom, 1999). Es zeigte sich, dass der zweite Schritt, die Reduktion des Intermediats
5-Hydroxyhexan zu (2S,5S )-Hexandiol weitaus langsamer ist als der erste Schritte, die
Reduktion vom 2,5-Hexandion zum Intermediat 5-Hydroxyhexanon. Es ist anzunehmen,
dass der rekombinante E. coli -Stamm mit CpCR einen ähnlichen Unterschied in den ki-
netischen Eigenschaften beider Teilreaktionen aufweist.

Abbildung 4.26: Kinetische Parameter der isolierten CpCR bei der Reduktion von 2,5-
Hexandion und (S )-5-Hydroxyhexan-2-on (Rissom, 1999)
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Die kinetischen Eigenschaften des rekombinanten E. coli -Stammes mit LbADH wurden
für die Reduktion von 2,5-Hexandion und (R)-5-Hydroxyhexanon unterschucht (Tacha,
2007). Es zeigte sich, dass der zweite Schritt die höhere Maximalgeschwindigkeit aufweist
aber auch einen weitaus höheren km-Wert.

Abbildung 4.27: Kinetische Parameter des rekombinanten E. coli -Stammes mit LbADH
für die Reduktion von 2,5-Hexandion und (R)-5-Hydroxyhexan-2-on

Damit unterscheiden sich die rekombinanten E. coli -Zellen mit LbADH ebenfalls von den
durch Haberland untersuchten WT-Zellen von L. kefir. Dort war, ähnlich wie bei der
Reaktion mit isolierter CpCR der zweite Schritt, die Reduktion von 5-Hydroxyhexanon
zu 2,5-Hexandiol der geschwindigkeitsbestimmende Schritt (Haberland, 2003).

Die hier beschriebenen kontinuierlichen Reduktionen wurden mit integrierter Pervaporati-
onseinheit wurden wurden mit zwei verschiedenen Biokatalysatoren durchgeführt. Obwohl
es sich um ein und dieselbe Reaktion handelt mit den gleichen thermodynamischen Eigen-
schaften, sind die Reaktionsverläufe deutlich unterschiedlich. Dieses Beispiel zeigt deut-
lich, wie ausschlaggebend die kinetischen Eigenschaftes eines Biokatalysators für einen
Reaktionsverlauf sein können.

4.7 Zusammenfassung

Die wesentlichen Ergebnisse der durchgeführten Biotransformationen in situ-
Acetonabtrennung lassen sich wie folgt zusammenfassen:

• Es wurden drei Strategien der in situ-Acetonabtrennung aus Ganzzell-
Biotransformationsporzessen beschrieben. In allen drei Fällen erfolgte eine Steige-
rung der Produktausbeute durch die Überwindung des thermodynamischen Gleich-
gewichtes.

• Dies ist das erste Beispiel für die Acetonabtrennung durch Pervaporation bei Ganz-
zellbiotransformationsprozessen.

• Pervaporation lässt sich als Methode der Acetonabtrennung bei kontinuierlich be-
triebenen Biotransformationsprozessen mit Katalysatorrückhaltung (CSTR) anwen-
den.
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• Durch den Einsatz entsprechender E. coli -Zellen mit rekombinanten ADHs lassen
sich dabei sowohl (R)- als auch (S )-Alkohole synthetisieren. Die kinetischen Eigen-
schaften der rekombinanten Enzyme und Ganzzell-Biokatalysatoren haben dabei
entscheidenden Einfluss auf den Reaktionsverlauf.

• Dies ist das erste Beispiel für den Einsatz von Ganzzell-Biokatalysatoren in zwei-
phasigen Systemen mit der ionischen Flüssigkeit [BMIM][(CF3SO2)2N].

• Die Pervaporation führt von allen untersuchten Methoden zur höchsten Stabilität
der Bioatalysatoren.
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Kapitel 5

Intrazelluläre Cofaktorkonzentrationen

5.1 Einleitung

Die Quantifizierung von intrazellulären Cofaktorkonzentrationen während eines Biotrans-
formationsprozesses ist von besonderem Interesse. Das Verhältnis von oxidierten zu redu-
zierten Cofaktoren sowie das Verhältnis von phosphorylierten und nicht-phosphorylierten
Cofaktoren und Kenntnis über Metabolit-Konzentrationen des mikrobiellen Metabolismus
können wichtige Erkenntnisse für die Charakterisierung und Verbesserung von Ganzzell-
Biokatalysatoren liefern (Oldiges et al., 2007).

Verschiedene Methoden für die Quantifizierung intrazellulärer Cofaktor-Konzentrationen
wurden bisher entwickelt. Zyklische Enzym-Assays (Bernofsky und Swan, 1973; Lilius
et al., 1979) basieren auf der Bildung eines Farbstoffes und sind erfolgreich für die Quan-
tifizierung intrazellulärer Cofaktorkonzentrationen angewandt worden (Walton und Ste-
wart, 2004; Heuser et al., 2007; Wubbolts et al., 1990). Limitierungen ergeben sich durch
die langen Zykluszeiten bei niedrigen Konzentrationen, die eine schlechte Reproduzierbar-
keit bewirken. Des Weiteren sind HPLC-Methoden beschrieben (Mailinger et al., 1998).

Eine noch höhere Sensitivität und zufriedenstellende Reproduzierbarkeit liefern LC-
MS/MS-Methoden (van Dam et al., 2002; Luo et al., 2007). In der Fermententations-
gruppe des IBT-2 ist eine LC-MS/MS-Methode für die Identifizierung und Quantifizierung
von 29 verschiedenen Metaboliten des Zentralstoffwechsels entwickelt worden. Damit kön-
nen Metabolite aus der Glycolyse, des Pentose-Phosphat-Wegs und des Citrat-Zyklus in
Zellextrakten analysiert werden, darunter Zucker-Phosphate, Nukleotide und Carbonsäu-
ren (Luo et al., 2007). Diese Analytik-Methode sowie die Methode für den Zellaufschluss
und die Extraktion der intrazellulären Metabolite sollten für die Quantifizierung intra-
zellulärer Cofaktorkonzentrationen von Ganzzell-Biokatalysatoren angewendet werden.
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Abbildung 5.1 zeigt exemplarisch ein LC-Chromatogramm aller vier Cofaktoren NAD,
NADP, NADH und NADPH sowie die Massenanalysen dieser Substanzen.

Abbildung 5.1: LC-MS/MS-Analytik der Cofaktoren. Links: LC-Chromatogramm.
Rechts: Massenanalyse.

Neben der Quantifizierung intrazellulärer Cofaktorkonzentrationen während einer
Biotransformation sollte eine Modellierung der therotischen intrazellulären Cofaktorflüsse
stattfinden. Die Modellierung von Enzymkinetiken ist eine hilfreiche Methode biokataly-
tische Prozesse zu beschreiben und zu verstehen und somit optimale Prozessbedingungen
zu finden und Prozesse zu optimieren (Vasic-Racki et al., 2003). Beispiele für die Modellie-
rung von enzymkatalysierten Reaktionen sind die Synthese von (S )-Phenylethanol durch
ADH T (Findrik et al., 2005) und die Synthese chiraler Lactone durch Cyclohexanon-
Monooxygenase (Hogan und Woodley, 2000).

Bei dem hier untersuchten Ganzzell-Biokatalysator handelt es sich im einen rekombi-
nanten E. coli -Stamm, der die LbADH exprimiert. Die untersuchte Reaktion ist die Re-
duktion von Methylacetoacetat (MAA) zu (R)-3-Methylhydroxybutyrat. Die Cofaktor-
Regenerierung fand im substrat-gekoppelten Ansatz über die Oxidation von 2-Propanol zu
Aceton statt (5.2). Für die Simulation der theoretischen intrazellulären Cofaktorkonzen-
trationen wurden die kinetischen Eigenschaften der LbADH in vitro untersucht (Anhang
A).

Abbildung 5.2: Biokatalytische Reduktion von Methylacetoacetat durch rek. E. coli
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5.2 Modellierung der Reaktionsverläufe für isolierte

Alkohol-Dehydrogenase aus Lactobacillus brevis

Für die Simulation der intrazellulären Cofaktor-Konzentrationen während einer Biotrans-
formation mit Cofaktor-Regenerierung wurde ein Modell erstellt, dass auf den kinetischen
in vitro-Eigenschaften des rekombinanten Enzymes beruht. Zunächst wurde eine kineti-
sche Charakterisierung der isolierten LbADH durchgeführt. Im Anschluss wurde für die in
Abbildung 5.2 gezeigten Reaktionen ein Modell für das isolierte Enzym aufgestellt. Dies
wurde an Biotransformationsprozesse mit isoliertem Enzym angepasst (Abb. 5.3). Mit
diesem Modell sollte dann folgend eine Ganzzell-Biotransformation beschrieben werden.
Bei der kinetischen Charakterisierung des isolierten Enzyms wurde sowohl die NAD(H)-
als auch die NADP(H)-Abhängigkeit untersucht, da intrazellulär ein Gemisch aus al-
len Cofaktorformen vorliegt, das auf die Ganzzell-Biotransformation Einfluss nimmt. Die
Ergebnisse der kinetischen Charakterisierung der isolierten LbADH sind in Anhang A
aufgeführt.

Es zeigte sich, die untersuchten Teilreaktionen z. T. durch starke Substrat- oder Produk-
tinhibierung gekennzeichnet sind. Dabei treten sowohl Inhibierungen durch die Alkohol-
bzw. Ketonverbindung als auch durch den beteiligten Cofaktor auf. Des Weiteren spiegel-
te sich die Präferenz der LbADH für die phosphorylierte Form des Cofaktors wider. Die
ermittelten km-Werte in Abhängigkeit von NADP oder NADPH liegen ca. einen Faktor
1000 niedriger als die entsprechenden km-Werte für das NAD(H)-System. Auffällig ist au-
ßerdem der hohe Wert für vmax bei der Reduktion von MAA mit NADH. Es ist möglich,
dass bei der Bestimmung der kinetischen Parameter für die NAD(H)-abhängigen Reaktio-
nen aufgrund der langsameren Reaktionsgeschwindigkeiten numerische Fehler aufgetreten
sind. Die kinetischen Parameter für das NAD(H)-System sind somit kritisch zu betrach-
ten. Nichtsdestotrotz können die so bestimmten Parameter durchaus bei der Modellie-
rung von Ganzzell-Biotransformationsprozessen berücksichtigt werden, denn der Anteil
der Substratmoleküle, der unter Verwendung des phosphorylierten Cofaktors umgesetzt
wird, ist aufgrund der höheren Affinität der LbADH zu NADP(H) um etwa einen Faktor
1000 höher als der Anteil, der unter Verwendung von NAD bzw. NADH umgesetzt wird.

Aus den kinetischen Parametern wurde ein Modell entwickelt, dessen Massenbilanzen in
Anhang B aufgeführt sind. Zur Verifizierung des Modells wurde mehrere Biotransfor-
mationsexperimente mit isolierter LbADH und variierenden Konzentrationen MAA, 2-
Propanol, NADH und NADPH durchgeführt (Abb. 5.3). Die in den Biotransformations-
Ansätzen gemessenen Konzentrationen der Reaktanden zeigten eine gute Übereinstim-
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mung mit den durch das Modell simulierten Werten, so dass das Modell als verifiziert
angesehen werden kann.

Abbildung 5.3: Biotransformationen mit isolierter LbADH für die Modell-Validierung.
Anfangsbedingungen: A) 200 mmol/L MAA, 400 mmol/L 2-Propanol,
2 mmol/L NADH, 1,067mg/mL LbADH; B) 600mmol/L MAA,
900 mmol/L 2-Propanol, 2 mmol/L NADH, 2,13 mg/mL LbADH; C)
1000 mmol/L MAA, 1500 mmol/L 2-Propanol, 2mmol/L NADH,
3,2 mg/mL LbADH; D) 200 mmol/L MAA, 400mmol/L 2-Propanol,
0,2 mmol/L NADPH, 3,3mg/mL LbADH; E) 600 mmol/L MAA,
900 mmol/L 2-Propanol, 0,2 mmol/L NADPH, 6,67mg/mL LbADH; F)
1000 mmol/L MAA, 1500 mmol/L 2-Propanol, 0,2 mmol/L NADPH,
10 mg/mL LbADH. Alle Biotransformationen wurden in 50 mmol/L
KPi-Puffer mit 2 mmol/L MgSO4 bei pH 6,0 und 30◦C durchgeführt.
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5.3 Beurteilung der Methoden

5.3.1 Stabilität der Cofaktoren

Die Stabilität der Cofaktoren während der Zellaufschlussprozedur wurde untersucht, in-
dem eine definierte Lösung den vier Cofaktoren NAD, NADP, NADH und NADPH (Abb.
5.4, linke Seite) entsprechend des Protokolls für den Zellaufschluss (Abschnitt 8.3) mit
Chloroform versetzt wurde und unter Bedingungen des Zellaufschlusses inkubiert wurde.
Die Abweichung zwischen der Konzentrationen in der Ausgangslösung und den gemes-
senen Konzentrationen der Lösung nach Behandlung gemäß des Zellaufschlussprotokolls
ist das Maß für die durch den Zellaufschluss verursachte Degradation der vier Cofakto-
ren. Die ermittelten Konzentrationen vor und nach der Inkubation unter Zellaufschluss-
Bedingungen sind in Abb. 5.4 gezeigt.

Abbildung 5.4: Stabilität der Cofaktoren während des Zellaufschlusses. Nicht-
inkubierte Proben: Verdünnung 1:10 mit TE-Puffer. Inkubierte Pro-
ben: 200µL Cofaktorlösung, 800µL TE-Puffer, 1000,µL Methanol
(→Verdünnung 1:10) , 2000µL Chloroform, 2 h Inkubation bei 4◦C.
Gezeigt sind Mittelwerte aus dreifacher unabhängiger Inkubation.

Es zeigt sich, dass nach der Inkubation geringere Konzentrationen aller vier Cofaktoren im
Vergleich zur Ausgangslösung gemessen wurden. Die verbliebenen Restkonzentrationen
sind in Tabelle 5.1 gezeigt. Diese Verringerung der Cofaktorkonzentrationen durch die
Zellaufschluss-Prozedur wurde für alle weiteren beschriebenen Untersuchungen an den
intrazellulären Konzentrationen der Cofaktoren mit eingerechnet.
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Tabelle 5.1: Restkonzentration der Cofaktoren nach Inkubation unter Zellaufschluss-
Bedingungen und Degradation

Substanz Restkonzentration Degradation
NAD 64,3% 35,7%
NADP 74,6% 25,4%
NADH 44,3% 55,7%
NADPH 71,4% 28,6%

Es ist zu beachten, dass zur Beurteilung der Cofaktor-Stabilität während des Zellauf-
schlusses eine wässrige Lösung mit Cofaktoren mit Zellaufschlusspuffer, Methanol und
Chloroform versetzt und inkubiert wurde. Die Cofaktoren kamen somit in direkten Kon-
takt mit organischen Lösungsmitteln. Es ist möglich, dass die Cofaktoren während eines
Zellaufschlusses weitaus stärker durch die umgebende Membran vor den Einflüssen des
Zellaufschlusses geschützt sind und somit der Einfluss der Zellaufschluss-Bedingungen auf
die Stabilität der Cofaktoren tatsächlich geringer ist.

5.3.2 Bestimmung der maximalen Cofaktorkonzentrationsände-

rung

Um die Grenzwerte der Konzentrationsänderungen während eines Biotransformationspro-
zesses zu ermitteln, wurden Biotransformationsexperimente ohne Cofaktor-Regenerierung
durchgeführt und die intrazellulären Cofaktorkonzentrationen nach dem Zellaufschluss be-
stimmt. Es wurden drei verschiedene Biotransformationsexperimente durchgeführt (Abb.
5.5). Zum einen wurden rekombinante E. coli -Zellen (LbADH) direkt nach der Fermenta-
tion aufgeschlossen. Dieser Ansatz stellt die Referenz dar und liefert die Konzentrationen
der intrazellulären Cofaktoren vor Beginn eines Biotransformationsprozesses.

Die zwei weiteren Biotransformationsansätze liefern die zu erwartenden maximalen Kon-
zentrationen der reduzierten bzw. oxidierten Cofaktoren. Zum einen wurden rekombinante
E. coli -Zellen (LbADH) in Methylacetoacetat (MAA) inkubiert. Ein Teil des MAA wird
zu (R)-3-Methylhydroxybutyrat reduziert, wobei NADPH und NADH zu NADP bzw.
NAD oxidiert werden. Aufgrund der nicht stattfindenden Cofaktor-Regenerierung in die-
sem Ansatz ist zu erwarten, dass der Cofaktorpool dieser Zellen in Richtung der oxidierten
Cofaktoren verlagert wird. Die intrazellulären Konzentrationen der oxidierten Cofaktoren
sollten in diesen Zellen höher sein als Zellen, die in einem Ansatz mit Cofaktorregenerie-
rung inkubiert werden.

Im dritten Ansatz wurden genau die gegenteiligen Reaktionsbedingungen eingestellt. Die
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Zellen wurden lediglich in 2-Propanol inkubiert, wodurch zu erwarten ist, dass der intra-
zelluläre Cofaktorpool in Richtung der reduzierten Cofaktoren verlagert wird.

Abbildung 5.5: Bestimmung der maximal zu erwartenden Änderung des Verhältnisses
von oxidierten und reduzierten Cofaktoren

Die ermittelten intrazellulären Konzentrationen aller vier Cofaktoren aus dem in Abbil-
dung 5.5 gezeigten Experiment sind in Abbildung 5.6 gezeigt. Es ist zu erkennen, dass
alle vier Formen der Cofaktoren in allen Ansätzen gemessen werden konnten. Die Konzen-
trationen von NAD, NADP und NADH lagen dabei in allen drei Ansätzen in derselben
Größenordnung. Die größte Variation wurde bei NADPH gemessen. Erwartungsgemäß
wurde in den in 2-Propanol inkubierten Zellen die höchste NADPH-Konzentration ge-
messen. Es fällt auf, dass die Konzentration der oxidierten Cofaktoren in allen Fällen
weitaus höher ist als die der reduzierten Cofaktoren. Dies ist -zumindest für metabolisch
aktive Zellen- zu erwarten. Um die Glycolyse, den Hauptstoffwechselweg für den Abbau
von Glucose überhaupt thermodynamisch zu ermöglichen, muss der „reductive energy
charge“ (NADH/(NAD+NADH)) einen Wert von weniger als 0,018 haben (von Stockar
et al., 2006). Nach den hier bestimmten Konzentrationen direkt nach der Fermentation
beträgt dieser Wert etwa 0,0055.
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Abbildung 5.6: Cytosolische Cofaktorkonzentrationen bei Inkubation in Methylacetoa-
cetat, 2-Propanol und ohne Biotransformation. Gezeigt sind Mittelwerte
aus doppelt unabhängig voneinander inkubierten und aufgeschlossenen
Zellen.

5.4 Cofaktor-Konzentrationen bei Biotransformations-

Prozessen

5.4.1 Methylacetoacetat-System

Es wurde ein Biotransformationexperiment mit rek. E. coli -Zellen (LbADH) als Bio-
katalysator durchgeführt. Während der Reduktion von MAA mit substrat-gekoppelter
Cofaktor-Regenerierung durch die Oxidation von 2-Propanol wurde in regelmäßigen Ab-
ständen Biomasse aus dem Reaktionsansatz entnommen, ein Zellaufschluss durchgeführt
und die intrazellulären Cofaktorkonzentrationen mittels LC-MS/MS-Analytik bestimmt.
Die extrazellulären Konzentrationen der Biotransformations-Reaktanden wurden mittels
GC bestimmt. Der Reaktionsverlauf ist in Abbildung 5.7 dargestellt. Es ist zu erkennen,
dass die Reaktion unter den gegebenen Reaktionsbedingungen nach etwa 3 Stunden einen
Gleichgewichtszustand erreicht hat.
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Abbildung 5.7: Extrazelluläre Substrat- und Produktkonzentrationen bei der Reduk-
tion von MAA durch E. coli (LbADH). Bedingungen: V=130 mL,
30◦C, pH6,0, 50 mmol/L KPi-Puffer, 100 gBFG/L rek. E. coli (LbADH),
0,6 mol/L MAA, 0,9 mol/L 2-Propanol. Linien sind als optische Orien-
tierung eingezeichnet.

Abbildung 5.8 zeigt die während des in Abbildung 5.7 dargestellten Reaktionsverlaufes be-
obachteten cytosolischen Cofaktorkonzentrationen. Anhand des zuvor erstellten Modells
wurden die in diesem Versuch zu erwartenden intrazellulären Cofaktorkonzentrationen
auch simuliert. Als Startwerte für die intrazellulären Cofaktorkonzentrationen wurden
die in Abb. 5.6 (ohne Biotransformation) ermittelten Werte angenommen. Die intra-
zelluläre Konzentration an LbADH lässt sich aus der Annahme abschätzen, dass etwa
die Hälfte der Biotrockenmasse aus Protein besteht (Muttzall, 1993) und die Expressi-
on der LbADH in diesen Zellen etwa 30% des Gesamtproteins ausmacht (Hennemann,
2007). Somit kann für die Simulation von Ganzzell-Biotransformationsprozessen mit ei-
ner LbADH-Konzentration von 1mg/mL gerechnet werden. Die simulierten Werte für die
cytosolischen Cofaktorkonzentrationen sind neben den gemessenen Werten in Abbildung
5.8 dargestellt. Es ist zu erkennen, dass die durch LC-MS/MS-Analytik ermittelten cyto-
solischen Konzentrationen weitgehend mit den simulierten Werten übereinstimmen. Die
größte Abweichung ergibt sich für die intrazellulären NAD-Konzentrationen. Laut Simu-
lation sollte die intrazelluläre NAD-Konzentration nach ca. 30 Minuten einen konstanten
Wert von etwa 550µmol/L betragen. Die LC-MS/MS-Messungen ergaben jedoch eine
kontinuierliche Abnahme der intrazellulären NAD-Konzentration. Für die Konzentration
des anderen oxidierten Cofaktors NADP wurde ein weitgehend konstanter Wert von ca.
40µmol/L beobachtet.
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Abbildung 5.8: Cytosolische Cofaktorkonzentrationen bei der Reduktion von MAA
durch E. coli (LbADH). Bedingungen: V=130mL, 30◦C, pH6,0,
50 mmol/L KPi-Puffer, 100 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,6 mol/L
MAA, 0,9 mol/L 2-Propanol. Linien sind berechnete Werte. Durchgezo-
gene Linien: NAD (schwarz), NADP (grau); gestrichelte Linien: NADH
(schwarz), NADPH (grau).

5.4.2 Hexandion-System

Dieselben Untersuchungen zu intrazellulären Cofaktorkonzentrationen während eines
Ganzzellbiotransformations-Prozesses wurde auch für die Reduktion von 2,5-Hexandion
durchgeführt. In Kapitel 4 wurde bereits dargestellt, dass bei dieser zweistufigen Reduk-
tion zum 2,5-Hexandiol eine starke thermodynamische Limitierung vorliegt, die durch
Anwendung von Methoden zur in situ-Acetonabtrennung überwunden werden kann. Es
wurden Biotransformationen zur Reduktion von 2,5-Hexandion mit substrat-gekoppelter
Cofaktor-Regenerierung durchgeführt und die intrazellulären Cofaktorkonzentrationen
unter Bedingungen mit und ohne Acetonabtrennung durch Pervaporation bestimmt.

Abbildung 5.9 zeigt die während der Prozesse auftretenden extrazellulären Konzen-
trationen der Reaktanden 2,5-Hexandion, (2R,5R)-Hexandiol, des Intermediats (R)-5-
Hydroxyhexanon und Aceton. Es ist zu erkennen, dass in dem Prozess mit Pervapora-
tion das entstehende Aceton entfernt wurde und höhere Konzentrationen des Produktes
(2R,5R)-Hexandiol entstanden.
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Abbildung 5.9: Extrazelluläre Konzentrationen der Reaktanden bei der Reduktion
von 2,5-Hexandion durch E. coli (LbADH) mit substrat-gekoppelter
Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-Propanol. Links: oh-
ne in situ-Acetonabtrennung. Rechts: in situ-Acetonabtrennung durch
Pervaporation. Bedingungen: V=160mL, 40◦C, pH6,0, 50mmol/L KPi-
Puffer, 100 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1 mol/L 2,5-Hexandion,
0,5 mol/L 2-Propanol, Umwälzung 300 mL/min, Vakuum 15±3 mbar.
Linien sind optische Hilfen.

Abbildung 5.10: Cytosolische Cofaktor-Konzentrationen bei der Reduktion von 2,5-
Hexandion durch E. coli (LbADH) mit substrat-gekoppelter Cofaktor-
Regenerierung durch Oxidation von 2-Propanol. Links: ohne in situ-
Acetonabtrennung. Rechts: in situ-Acetonabtrennung durch Pervapo-
ration. Bedingungen: V=160 mL, 40◦C, pH 6,0, 50mmol/L KPi-Puffer,
100 gBFG/L rek. E. coli (LbADH), 0,1 mol/L 2,5-Hexandion, 0,5 mol/L
2-Propanol, Umwälzung 300 mL/min, Vakuum 15±3 mbar

Abbildung 5.10 zeigt die Ergebnisse der Bestimmung der cytosolischen Cofaktor-
Konzentrationen. In diesem Fall fand keine Simulation der Cofaktorkonzentrationen statt.
Es ist zu erkennen, dass die Konzentrationen aller vier Cofaktoren etwa dasselbe Größen-
verhältnis aufweisen wie bei der Reduktion von Methylacetoacetat. Dabei ist ein wesent-
licher Unterschied zwischen dem Prozess mit Acetonabtrennung durch Pervaporation und
dem ohne Acetonabtrennung, dass die NADP- und auch die NADPH-Konzentration bei
dem Prozess mit der Acetonabtrennung höher sind. Die NADP-Konzentration ist ähnlich
wie bei der Reduktion von MAA auf einem relativ konstanten Wert von ca. 25µmol/L
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bzw. 40µmol/L bei der Biotransformation mit Pervaporation. Die Konzentrationen der
reduzierten Cofaktoren NADH und NADPH liegt bei beiden Ansätzen niedriger als die
Konzentrationen der oxidierten Cofaktoren und zeigt eine leichte Abnahme während des
Prozesses. Die größte Abweichung zur Reduktion von MAA besteht in der intrazellulären
Konzentration von NAD. Während bei der Reduktion von MAA eine rapide Abnahme
der NAD-Konzentration auftrat, wurde hier in beiden Fällen eine realtiv konstante NAD-
Konzentration detektiert.

Die signifikanten Unterschiede beim Verlauf der NAD-Konzentrationen legen den Schluss
nahe, dass NAD durch die Reaktionsbedingungen, die bei der Reduktion von MAA auf-
treten, instabiler ist als bei den Reaktionsbedingungen während der Reduktion von 2,5-
Hexandion. Aus diesem Grund wurde die Stabilität der Cofaktoren unter Prozessbedin-
gungen noch eingehender untersucht.

5.5 Einfluss der Reaktanden auf die Cofaktorstabilität

Zur Untersuchung der Cofaktorstabilität während der biokatalytischen Reduktion von Me-
thylacetoacetat wurde eine Lösung mit allen vier Cofaktoren NAD, NADP, NADH und
NADPH (Startkonzentrationen siehe Abb. 5.11, links) zu Pufferlösung gegeben, die ver-
schiedene Konzentrationen der Substrate und Produkte der Biotransformation enthielt.
Nach fünfstündiger Inkubation, die der Reaktionsdauer des in Kapitel 5.3 beschriebe-
nen Biotransformationsprozesses entspricht, wurden die Lösungen 1:100 mit Pufferlösung
verdünnt und die verbleibene Cofaktorkonzentration mittels LC-MS/MS bestimmt. Ab-
bildung 5.11 zeigt das Ergebnis der Stabilitätsuntersuchungen.
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Abbildung 5.11: Restkonzentrationen der Cofaktoren nach Inkubation unter Prozessbe-
dingungen. Bedingungen: Inkubationsdauer 5 h, 50 mmol/L KPi-
Puffer, pH 6,0, 30◦C, definierte Konzentrationen MAA, MHB, 2-
Propanol und Aceton. Die Zahlen geben die Konzentration der be-
treffenden Substanz während der Inkubation in mol/L an. Ausgangs-
konzentrationen: NAD 1,095µmol/L, NADP 0,832µmol/L, NADH
0,8µmol/L, NADPH 0,763µmol/L.

Es wird deutlich, dass die verschiedenen untersuchten Konzentrationen der
Biotransformations-Reaktanden den stärksten Einfluss auf den Cofaktor NAD ha-
ben. Während die Konzentrationen der anderen drei Cofaktoren NADP, NADH und
NADPH bei allen untersuchten Bedingungen ähnliche Werte liefern, nimmt die verblie-
bene Konzentration von NAD gerade bei den höheren Konzentrationen drastisch ab.
Bei den ersten beiden Ansätzen werden noch etwa gleich hohe Konzentrationen wie
bei der Standardprobe (Inkubation ohne Addition von Biotransformationsreaktanden)
gemessen. Dass die Konzentrationen etwas über der NAD-Konzentration des Standards
liegen, kann auf experimentelle Ungenauigkeiten zurückgeführt werden, da in einem sehr
kleinen Maßstab von 1 mL gearbeitet wurde und die verwendeten Pipetten nicht auf die
Dosierung von organischen Lösungen geeicht sind.

Ein ähnliches Bild ergab sich auch bei der Bestimmung der intrazellulären Cofaktor-
konzentrationen von E. coli -Zellen, die 5 Stunden lang unter hohen MAA- und 2-
Propanolkonzentrationen inkubiert wurden (Abbildung 5.12). Es ist zu erkennen, dass
auch hier die NAD-Konzentration durch die Inkubation in MAA und 2-Propanol rapide
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abnahm. Die Konzentrationen der anderen Cofaktoren blieb dagegen weitgehend kon-
stant. In der die Zellen während der Inkubation umgebenden Lösung wurde nach einer
Inkubationsdauer von 5 Stunden kein NAD detektiert, was die Schlussfolgerung zulässt,
dass die Abnahme an NAD ausschließlich durch chemische Degradation verursacht wird
und der Cofaktor nicht durch eine zerstörte Zellmembran durch aus der Zelle heraustritt.

Abbildung 5.12: Intrazelluläre Konzentrationen der Cofaktoren nach Inkubation unter
Prozessbedingungen. Bedingungen: Inkubationsdauer 5 h, 50 mmol/L
KPi-Puffer, pH 6,0, 30◦C, definierte Konzentrationen MAA und 2-
Propanol. Die Zahlen geben die Konzentration der betreffenden Sub-
stanz während der Inkubation in mol/L an.

Die Stabilitäten der Cofaktoren in Gegenwart verschiedener pH-Werte, Puffer und Tempe-
raturen war Gegenstand zahlreicher Untersuchungen (Johnson und Tuazon, 1977; Laercio
et al., 1998). Generell wird für NADPH eine geringere Stabilität postuliert als für die
nicht-phosphorylierte Form NADH (Wu et al., 1986). Erstaunlicherweise wurde in den
hier beschreibenen Inkubationsexperimenten die gerinste Stabilität für NAD beobachtet.
Dies bedeutet, dass die Cofaktor-Stabilität oft unter nicht-relevanten Prozessbedingun-
gen betrachtet wird und sich, je nach auftretenden Konzentrationen an Substraten und
Produkten von der Cofaktor-Stabilität in reinen Pufferlösungen unterscheiden kann.
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5.6 Zusammenfassung

Die wesentlichen Ergebnisse dieses Kapitels lassen sich wie folgt zusammenfassen:

• Alle vier Formen der Cofaktoren zeigen eine hohe Stabilität während des Zellauf-
schlusses, so dass die beschriebene Methode des Zellaufschlusses für die Untersu-
chung von intrazellulären Cofaktoren geeignet ist.

• Die Inkubation der Zellen in Anwesenheit eines Substrates der Biotransformation
ohne Regenerierung der Cofaktoren hat gezeigt, dass sich die Konzentrationen der
Cofaktoren während eines Biotransformationsprozesses so ändern, dass zu jedem
Zeitpunkt der Biotransformation alle Cofaktoren quantifiziert werden können.

• Es wurde ein Modell erstellt, dass die durch LbADH katalysierte Reduktion von
MAA mit substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-
Propanol beschreiben kann. Es können die Konzentrationsänderungen aller Reak-
tanden sowie der Cofaktoren berechnet werden und zwar sowohl für Prozesse mit
isolierter LbADH als auch für Ganzzell-Biotransformationsprozesse.

• Während der Reduktion von MAA mit substrat-gekoppleter Cofaktor-
Regenerierung durch rek. E. coli -Zellen mit LbADH wurden die intrazellulären
Konzentrationen der Cofaktoren bestimmt. Die ermittelten Konzentrationen
stimmen weitgehend mit der Modell-Vorhersage überein. Abweichungen ergaben
sich für die NAD-Konzentration, die während der Biotransformation stark abnahm.

• Die intrazellulären Cofaktor-Konzentrationen wurden während der Reduktion von
2,5-Hexandion mit und ohne Acetonabtrennung durch Pervaporation bestimmt. Es
ergaben sich ähnliche Konzentrationsverläufe für die intrazellulären Konzentrationen
wie bei der Reduktion von MAA. Eine drastische Abnahme der NAD-Konzentration
trat hier nicht auf. Die beiden Ansätze mit und ohne Acetonabtrennung zeigten keine
signifikanten Unterschiede hinsichtlich der intrazellulären Cofaktorkonzentrations-
Verläufe.

• Die Abnahme der intrazellulären NAD-Konzentration bei der Reduktion von MAA
kann durch chemische Degradierung von NAD erklärt werden.
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Kapitel 6

Diskussion und Ausblick

Das folgende Kapitel enthält eine übergeordnete Betrachtung der beschriebenen Untersu-
chungen zu Ganzzell-Biotransformationsprozessen mit rekombinanten E. coli. Dabei soll
die Effizienz der verwendeten Ganzzell-Biokatalysatoren in den jeweiligen Reaktorsyste-
men beurteilt werden.

6.1 Rekombinante Escherichia coli als Ganzzell-

Biokatalysatoren

Ein wesentlicher Vorteil der Verwendung isolierter Enzyme in biokatalytischen Prozessen
liegt in der Vermeidung von Nebenreaktionen. Bei Ganzzell-Biotransformationsprozessen
kann die Gesamtheit der intrazellulären Enzyme mit den angebotenen Substraten eine
Reaktion eingehen. Davon ist insbesondere die Enantiomerenreinheit des Produktes be-
troffen. Der Vergleich von Prozessen mit Wildtyp-Mikroorganismen und rekombinanten
Escherichia coli, wie in der Einleitung dargestellt, zeigt, dass durch eine Überexpression
von rekombinanten Alkoholdehydrogenasen in E. coli Ganzzell-Katalysatoren geschaffen
werden können, die aufgrund des hohen Expressionslevels der ADH und der resultierenden
katalytischen Aktivität zufriedenstellende Enantiomeren- und Diastereomerenreinheiten
des Produktes ermöglichen (siehe Vergleich der Tabellen 1.2 und 1.3).

Die hier beschriebenen Synthesen von Methylhydroxybutyrat und Hexandiol waren eben-
falls durch hohe ee- und de-Werte von über 99% gekennzeichnet, was auf die hohe Expres-
sionsrate der rekombinanten Proteine zurückzuführen ist. So kann mit dem hier verwen-
deten Expressionswirt der LbADH ein Anteil der LbADH von ca. 30% am Gesamtprotein
erreicht werden (Hennemann, 2007).

Der größte Vorteil bei der Verwendung ganzer Zellen als Biokatalysatoren liegt wohl bei
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der Anwesenheit intrazellulär Cofaktoren, so dass im Prinzip auf die Zudosierung exter-
ner Cofaktoren verzichtet werden kann. Dieser Vorteil spiegelt sich insbesondere bei den
hier beschriebenen kontinuierlichen Biotransformationsexperimenten mit E. coli (LbADH)
wider. Die Reduktion von MAA durch E. coli (LbADH) ist über einen Zeitraum von
28 Tagen ohne Zugabe von externem Cofaktor ausgekommen. Dies lässt darauf schließen,
dass die verwendeten E. coli -Zellen während des Prozesses über eine weitgehend intakte
Zellmembran verfügen, da sonst ein schnelleres Auswaschen des Cofaktor-Pools zu beob-
achten gewesen wäre. Die Untersuchung der Membranintegrität und der Vitalilät sowie
der intrazellulären Cofaktor-Pools während kontinuierlicher Biotransformationen würde
sicherlich wertvolle Informationen über den biologischen Zustand der Biokatalysatoren
geben, war im Rahmen dieser Arbeit aber nicht reproduzierbar möglich, da es bei den
CSTR-Läufen zu einer Anhäufung der Biomasse im Inneren des verwendeten Membran-
moduls kam, so dass eine Quantifizierung des Biokatalysators sowie Untersuchungen zur
Vitalität und Membranintegrität während der Prozesse nicht möglich war.

6.2 Cofaktor-Regenerierungs-Methoden

Ganzzell-Biokatalysatoren bieten die Möglichkeit verbrauchte Redoxäquivalente wie
NADH und NADPH über Reaktionen des Metabolismus durch Verstoffwechslung
von Glucose oder anderen Kohlenstoffquellen nachzuliefert. Diese Form der Cofaktor-
Regenerierung ist vor allem für Prozesse mit Wildtyp-Mikroorganismen als Biokatalysa-
tor beschrieben worden (siehe Tabelle 1.2), aber auch Beispiele für rekombinante Stämme
von Pseudomonas sp. und E. coli sind beschrieben worden (Park et al., 2006, 2007).

Die durch Haberland und Chin-Joe beschriebenen kontinuierlichen Reduktionen von
Ketonverbindungen (Chin-Joe et al., 2002; Haberland et al., 2002) wurden mit
Wildtyp-Mikroorganismen und Glucose-Verstoffwechslung als Methode der Cofaktor-
Regenerierung durchgeführt. Es wurden dabei bei kontinuierlichen Prozessen Raum-Zeit-
Ausbeuten von 15 bzw. 64 g*L−1*d−1 erreicht (Vgl. Tabelle 1.2). Eine Problematik liegt
in dem Phänomen, dass ein großer Teil der durch die Verstoffwechslung von Glucose er-
zeugten Redoxäquivalente nicht für die gewünschte Biotransformations-Reaktion, der Re-
duktion der Keton-Verbindung, genutzt wird, sondern in Reaktionen des Metabolismus
verbraucht wird. J. Haberland konnte zeigen, dass bei der Reduktion von 2,5-Hexandion
durch L. kefir lediglich 15% der angebotenen Redoxäquivalente für die Reduktion des
Diketons genutzt wird (Haberland, 2003).

Weitere Probleme dieser Methode der Cofaktor-Regenerierung ergeben sich durch die Syn-
these von Stoffwechsel-Nebenprodukten wie Lactat, Acetat und Ethanol, die zum einen
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inhibierende Effekte auf den Stoffwechsel und somit auf die Synthese von Redoxäquiva-
lenten haben können, sich zum anderen als störend bei der Produktaufarbeitung erweisen
können.

Die Regenerierung verbrauchter Cofaktoren durch ein bestimmtes rekombinant überexpri-
miertes Enzym ist eine Weiterentwicklung von Ganzzell-Biokatalysatoren. Wie in der Ein-
leitung ausgeführt, ist die Cofaktor-Regenerierung als substrat-gekoppelter oder enzym-
gekoppelter Ansatz möglich. Die substrat-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung durch Oxi-
dation Oxidation von 2-Propanol wurde für Biotransformationen mit L. kefir (Amidjojo
und Weuster-Botz, 2005) beschrieben. Dort wurden eine hohe Raum-Zeit-Ausbeute von
342 g*L−1*d−1 und ein ee von 99% erreicht, was die effizientere Nutzung der Redoxäqui-
valente widerspiegelt.

Die in dieser Arbeit durchgeführten Biotransformationen sind ebenfalls dadurch ge-
kennzeichnet, dass sämtliche regenerierten Cofaktoren für die Reduktion der angebote-
nen Keton-Verbindung genutzt wurden. Für die Stabilität der Biokatalysatoren macht
es dabei einen wesentlichen Unterschied, ob die Cofaktor-Regenerierung im substrat-
gekoppelten oder im enzym-gekoppelten Ansatz stattfindet. Die beschriebenen kontinu-
ierlichen Biotransformationen zeigten deutlich, dass bei der enzym-gekoppelten Cofaktor-
Regenerierung durch Formiatdehydrogenase oder Glucosedehydrogenase eine weitaus stär-
kere Deaktivierung der Biokatalysatoren stattfand, die vermutlich auf ein Auswaschen
des Cofaktors zurückzuführen ist. Dieser Effekt ist bei der Cofaktor-Regenerierung durch
Formiatdehydrogenase stärker als bei der Cofaktor-Regenerierung durch Glucosedehydro-
genase (Zum Vergleich siehe Deaktivierungskonstanten in den Tabellen 3.16, 3.14 und
3.3).

Die Betrachtung der Stabilität während der kontinuierlichen Prozesse führt zu der An-
nahme, dass es durch die substrat-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung eine stärkere Re-
tention des Cofaktors innerhalb der Zelle gibt als bei enzym-gekoppelten Prozessen, bei
denen der Cofaktor offensichtlich schneller ausgewaschen wird. Eine mögliche Erklärung
dieses Phänomens ist, dass der Cofaktor dadurch, dass er bei der substrat-gekoppelten
Cofaktor-Regenerierung nicht zwischen zwei Enzymen hin und her pendelt, eine stärkere
Retention an der Alkoholdehydrogenase zeigt. Abbildung 6.1 zeigt schematisch die Be-
wegungen, die ein Cofaktormolekül zwischen zwei Enzymen bei der enzym-gekoppelten
Cofaktor-Regenerierung zurücklegt.
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Abbildung 6.1: Cofaktor-Shuttling zwischen zwei Enzymen bei der enzym-gekoppelten
Cofaktor-Regenerierung

Bei der substrat-gekoppelten Cofaktor-Regenerierung hingegen ist es theoretisch möglich,
dass ein Cofaktor-Molekül, nachdem es oxidiert wurde und seine Elektronen auf das an-
gebotene Keton übertragen hat, am Enzym verbleibt, bis es durch die Oxidation von
2-Propanol durch dasselbe Enzym wieder reduziert und somit regeneriert wird (siehe Ab-
bildung 6.2). Für diese Annahme spricht auch der Theorell-Chance-Mechanismus, nach
dem Alkohol-Dehydrogenasen in der Regel arbeiten. Demnach kann es deutlich unter-
schiedliche Zeitkonstanten für die Bindung von Substraten und Cofaktoren am Enzym
geben (Bisswanger, 2000).

Abbildung 6.2: Cofaktor-Retention bei substrat-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung

Für die Stabilität der Biokatalysatoren in kontinuierlich betriebenen Biotransformations-
prozessen ist es somit vorteilhafter, die Cofaktor-Regenerierung im substrat-gekoppelten
Ansatz durchzuführen. Dies hat allerdings den großen Nachteil, dass es durch die Ein-
stellung eines Gleichgewichtes zu einer thermodynamischen Limitierung kommt, die einen
kompletten Umsatz verhindert. Diese kann aber, wie gezeigt, durch Methoden der inter-
gierten Acetonabtrennung, wie der Pervaporation, auch bei kontinuierlichen Biotransfor-
mationsprozessen überwunden werden.

Durch die neue Analytik-Methode zur Bestimmung der intrazellulären Cofaktorkonzen-
trationen ist es nun möglich, die gesamte eingesetzte Cofaktormenge in einem Biotrans-
formationsprozess zu bestimmen. Die Bestimmung der Cofaktorkonzentrationen von re-
kombinanten E. coli -Zellen mit LbADH lieferte nach einer Fermentation die in Tabelle
6.1 gezeigten Werte.
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Tabelle 6.1: Intrazelluläre Cofaktorkonzentrationen von E. coli (LbADH)
Cofaktor Konzentration
NAD 452,8 nmol/gBFG

NADP 38,24 nmol/gBFG

NADH 2,512 nmol/gBFG

NADPH 0,472 nmol/gBFG

Gesamtpool 494,024 nmol/gBFG

Mit diesen intrazellulären Cofaktorkonzentrationen lässt sich eine total turnover num-
ber ttn für die Cofaktoren bei Ganzzell-Biotransformationsprozessen bestimmen. Sie gibt
an, wie viele Moleküle Produkt pro Molekül Cofaktor hergestellt werden und sollte für
technische Anwendungen mit isolierten Enzymen bei einem Wert von über 1000 liegen
(Dellweg et al., 1992). Die Bestimmung der ttn ist dann möglich, wenn kein externer
Cofaktor während des Prozesses zugegeben wurde. Für die hier durchgeführten kontinu-
ierlichen Biotransformationsprozesse, bei denen keine Zudosierung von externem Cofak-
tor stattfand, lassen sich die in Tabelle 6.2 gezeigten ttns für den Cofaktor berechnen.
Die Berechnung fand unter der Annahme statt, dass alle verwendeten Biokatalysatoren
vor Beginn der Biotransformation die in Tabelle 6.1 gezeigten intrazellulären Cofaktor-
Konzentrationen aufweisen. Es wurde jeweils die gebildete Produktmenge bezogen auf die
gesamte Cofaktormenge (phosphoryliert und nicht-phosphoryliert) berechnet.

Tabelle 6.2: ttn für den Cofaktor bei kontinuierlichen Biotransformationsprozessen
Substrate Enzyme ttn / molP /molCofaktor

MAA, 2-Propanol LbADH 550000
Butanon, 2-Propanol LbADH 655000
MAA, Glucose LbADH, GDH, GLF 29000
MAA, Formiat LbADH, FDH 18600

In Übereinstimmung mit den hohen Raum-Zeit-Ausbeuten und der guten Katalysatoraus-
nutzung bei den kontinuierlichen Biotransformationen mit dem rekombinanten E. coli -
Stamm mit LbADH sind bei bei den beschriebenen Prozessen auch sehr hohe ttns für den
Cofaktor erzielt worden. Die berechneten ttns für die Prozesse mit substrat-gekoppelter
Cofaktor-Regenerierung liegen um etwa einen Faktor 20 niedriger.

Aus den in Tabelle 6.1 gezeigten Werten für die intrazellulären Cofaktor-Pools lässt
sich eine Retention der Cofaktoren innerhalb der Zellen während einer kontinuierlichen
Biotransformation im CSTR abschätzen. Aus Abbildung 3.6 geht hervor, dass der dort
beschriebene Prozess über einen Zeitraum von 18Tagen ohne die Zudosierung von exter-
nem Cofaktor betrieben wurde. Unter den eingestelleten Betriebspunkten entsprach dies
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einer Prozessdauer von ca. 4000 Verweilzeiten. Wenn nun die Annahme getroffen wird,
dass zur Erreichung der hier aufgetretenen Umsätze zu diesem Zeitpunkt die intrazellu-
läre Konzentration an NADP/NADPH mindestens die doppelte Konzentration des größ-
ten km-Wertes betragen hat (16µmol/L für die Oxidation von 2-Propanol, siehe Anhang
A), dann lässt sich die Retention dieser Cofaktoren nach der in Abbildung 3.3 gezeig-
ten Gleichung ausrechnen. Nach Tabelle 6.1 betrug der NADP/NADPH-Pool zu Beginn
der kontinuierlichen Reduktion 38,7 nmol/gBFG, was einer intrazellulären Konzentration
von 48,4µmol/L entspricht. Unter der Annahme, dass die intrazelluläre Konzentration
an NADP/NADPH nach 4000 Verweilzeiten noch 32µmol/L betragen hat, ergibt sich
eine Retention R von 0,99989. Obwohl diese Zahl nur eine grobe Abschätzung darstellt,
wird dennoch die hohe Retention der Cofaktoren innerhalb der Zellen bei der substrat-
gekoppelten Cofaktor-Regenerierung deutlich.

6.3 Reaktionstechnik bei Ganzzellbiotransformations-

prozessen

Die in dieser Arbeit beschriebenen kontinuierlichen Biotransformationen sind die ersten
Beispiele für den Einsatz rekombinanter Mikroorganismen für Reduktionen von Keton-
Verbindungen im CSTR-Reaktor. Es konnte gezeigt werden, dass rekombinante E. coli -
Zellen in solchen Prozessen eine enorm hohe Prozessstabilität aufweisen können und, je
nach Wahl des rekombinanten Enzyms, sowohl die Synthese des (R)-Enantiomers als auch
des (S )-Enantiomers eines chiralen Alkohols möglich ist. Dabei ist es möglich, Raum-Zeit-
Ausbeuten zu erreichen, die in der Größenordnung von Prozessen mit isolierten Enzymen
liegen (Vgl. Tabelle 1.1). Dabei haben die kinetischen Eigenschaften der rekombinant
exprimierten Alkoholdehydrogenasen großen Einfluss auf die Eigenschaften des Ganzzell-
Biokatalysators, so dass die Prozessbedingungen, insbesondere die Substrat- und Cosub-
stratkonzentrationen individuell gewählt werden müssen. Des Weiteren spielt die Methode
der Cofaktor-Regenerierung eine maßgebliche Rolle für die Stabilität der Biokatalysato-
ren. Es zeigte sich, dass bei der substrat-gekoppelten Cofaktor-Regenerierung eine weitaus
höhere Stabilität der Biokatalysatoren beobachtet wird als bei der enzym-gekoppelten.

Die substrat-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung durch Oxidation von 2-Propanol hat ge-
genüber der enzym-gekoppelten Cofaktor-Regenerierung den großen Nachteil der thermo-
dynamischen Limitierung, diese kann jedoch durch geeignete Methoden der Acetonabtren-
nungüberwunden werden. Im Batch-Ansatz wurden drei Methoden der Acetonabtrennung
für Ganzzell-Biotransformationsprozesse angewendet. In allen Fällen konnte durch diese
Strategie eine Steigerung des Umsatzes erzielt werden. Die Methoden der Acetonabtren-
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nung wirken sich unterschiedlich auf die Stabilität der verwendeten Biokatalysatoren aus.
Es stellte sich heraus, dass bei der Acetonabtrennung durch Pervaporation eine enorm
hohe Stabilität der Biokatalysatoren erreicht wird. Diese Arbeit ist das erste Beispiel
für Acetonabtrennung durch Pervaporation in Ganzzell-Biotransformationsprozessen. Die
Abtrennung des Nebenproduktes Aceton mittels Pervaporation ist auch in kontinuierli-
chen Biotransformationsprozessen möglich, so dass thermodynamisch schwierige Reaktio-
nen, wie die zweistufige Reduktion von 2,5-Hexandion zu 2,5-Hexandiol im kontinuierli-
chen Ansatz möglich ist.

Für die beschriebenen kontinuierlichen Biotransformationen ist die Katalysatorausnut-
zung berechnet worden. Unter der Annahme, dass das Trockengewicht 20% des Feucht-
gewichtes bei E. coli ausmachen, davon 50% aus Protein bestehen und 30% des Gesamt-
proteins aus dem rekombinant überexprimierten Enzym bestehen, lässt sich eine Bioka-
talysatorausnutzung berechnen, die sich auf die produzierende ADH bezieht. Tabelle 6.3
zeigt die Biokatalysatorausnutzungen der verschiedenen in dieser Arbeit durchgeführten
kontinuierlichen Biotransformationen.

Tabelle 6.3: Katalysatorausnutzung bei kontinuierlichen Biotransformationen mit rek.
E. coli

Reaktor Substrate rek. Enzyme Katalysatorausnutzung
CSTR MAA, 2-Propanol LbADH 1980 gP /gADH

CSTR Butanon, 2-Propanol LbADH 800 gP /gADH

CSTR (1) MAA, 2-Propanol ADH T 40 gP /gADH

CSTR (2) MAA, 2-Propanol ADH T 190 gP /gADH

CSTR MAA, 2-Propanol CpCR 2240 gP /gADH

CSTR MAA, Glucose LbADH, GDH, GLF 340 gP /gADH

CSTR MAA, Formiat LbADH, FDH 66 gP /gADH

CSTR+PV 2,5-Hexandion, 2-Propanol LbADH 590 gP /gADH

CSTR+PV 2,5-Hexandion, 2-Propanol CpCR 36 gP /gADH

Es wird deutlich, dass bei manchen Prozesse extrem hohe Werte für die ADH-bezogene
Katalysatorausnutzung erreicht wurden. Aus industrieller Sicht lohnt sich ein Prozess
mit isoliertem Enzym dann, wenn eine Katalysatorausnutzung über 100 gP /gADH erreicht
wird (Lütz, 2007). Dieser Wert wurde in einigen der hier beschriebenen Prozesse um ein
Vielfaches überschritten.

6.4 Cofaktor-Analytik

Der Einsatz einer neuen LC-MS/MS-Methode für die Quantifizierung intrazellulärer Me-
tabolite ist hier das erst Mal auf die Quantifizierung von intrazellulären Cofaktoren bei
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Ganzzell-Biotransformationsprozesse angewendet worden. Es konnte gezeigt werden, dass
diese Methode sehr gut für die Bestimmung intrazellulärer Cofaktor-Konzentrationen
geeignet ist und reproduzierbar angewendet werden kann. Diese Analytik-Methode
wird somit in Zukunft sicherlich wichtige Beiträge zum Verständnis von Ganzzell-
Biokatalysatoren liefern, insbesondere im Hinblick auf die Verfügbarkeit intrazellulärer
Cofaktoren.

Bei den hier untersuchten Biotransformationen zeigte sich, dass die Konzentrationen der
reduzierten Cofaktoren während des gesamten Biotransformationsprozesses im Vergleich
zu den oxidierten Cofaktoren sehr niedrig war (NADPH < 5µmol/L, NADH < 20µmol/L)
und somit nur wenige Redoxäquivalente für die gewünschte Reaktion zur Verfügung ste-
hen. Die kinetischen Eigenschaften des untersuchten rekombinanten Enzyms LbADH zeig-
ten aber, dass genau dies die Bedingungen sind, unter denen die LbADH bevorzugt ar-
beitet.

In Voruntersuchungen wurde gezeigt, dass die vier verschiedenen Cofaktoren während des
Zellaufschlusses unterschiedlich stark geschädigt werden. Diese Degradierung wurde bei
der Quantifizierung intrazellulärer Cofaktor-Konzentrationen berücksichtigt und mit ein-
gerechnet. Es ist dabei allerdings möglich, dass die Cofaktoren beim Zellaufschluss durch
die umgebende Membran weitaus besser vor dem Kontakt mit organischem lösungsmittel
geschützt sind als angenommen und daher die intrazellulären Cofaktor-Konzentrationen
in der Realität noch höhere Werte annehmen als hier bestimmten. Andererseits ist nicht
sichergestellt, dass durch die angewandten Methoden wirklich der gesamte Cofaktor-Pool
erfasst wird. Es ist denkbar, dass nicht der gesamte Cofaktor-Pool im Cytosol vorliegt,
sondern auch etwas der vorhandenen Cofaktoren an Enzymen gebunden vorliegt und so-
mit nicht unbedingt durch die Extraktion während des Zellaufschlusses mit erfasst wird.
Die Frage, inwieweit die gewonnenen Werte für intrazelluläre Cofaktor-Konzentrationen
den tatsächlichen Bedingungen im Cytosol entsprechen, kann daher an dieser Stelle nicht
hinreichend beantwortet werden.

Nichtsdestotrotz kann die Dynamik von intrazellulären Cofaktor-Konzentrationen mit der
angewandten Methode gut verfolgt werden. Hier sind hier erste Verläufe für intrazzellulä-
re Cofaktor-Konzentrationen bei Ganzzell-Biotransformationen gezeigt worden. Bei dem
Prozess mit E. coli (LbADH) gibt es eine gute Übereinstimmung mit dem kinetischen
Modell des isolierten Enzyms. Bei der Modellentwicklung ist die Annahme getroffen wor-
den, dass die Zellmembran keine Diffusionsbarriere für die Substrate und Produkte des
Biotransformationsprozesses darstellt und die intra- und extrazellulären Konzentrationen
der Substrate und Produkte identisch sind. Die Tatsache, dass es sowohl bei dem hier
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beschriebenen Transformationsexperiment als auch in dem in Abbildung 3.6 gezeigten
CSTR-Lauf eine gute Übereinstimmung zwischen berechneten und gemessenen Werten
gibt, bestätigt diese Vermutung.

6.5 Ausblick

Diese Arbeit zeigt Beispiele dafür, wie robust und vielseitig rekombinante E. coli -Zellen
sein können. Durch den hohe Expressionslevel der rekombinanten Enzyme ist es möglich,
eine hohe Enantiomerenreinheit des Produktes zu erzielen und Nebenprodukte zu vermei-
den. Somit können sie durchaus mit isolierten Enzymen konkurrieren und sind diesen hin-
sichtlich der natürlicherweise vorhandenen intrazellulären Cofaktoren sogar überlegen. Sie
stellen somit eine Weiterentwicklung von Ganzzell-Biotransformationen dar, die vielfach
schon industrielle Anwendung finden und sicherlich weitere Verbreitung finden werden.

Eine weitere Entwicklung von Ganzzell-Biokatalysatoren liegen in der Anwendung von
Methoden für das „genetic engineering.“ Durch die gerichtete Optimierung von rekom-
binanten Enzymen und die anschließende Expression dieser Enzyme in Wirtsorganismen
wie E. coli oder anderen leicht zu kultivierenden Mikroorgansimen werden sicherlich noch
leistungsfähigere Ganzzell-Biokatalysatoren geschaffen werden und das Substratspektrum
von Ganzzell-Biokatalysatoren erweitert werden. Eine weitere Möglichkeit der Optimie-
rung von Ganzzell-Biokatalysatoren liegen in der Erhöhung der intrazellulären Cofaktor-
Produktion und der Verbesserung der Substrat- und Cosubstrat-Aufnahmerate in die Zel-
le. Der hier untersuchte rek. E. coli -Stamm mit LbADH zeigt aufgrund der extrem kleinen
km-Werte für NADP(H)-abhängige Reaktionen schon eine recht gute Cofaktorausnutzung.
Die Sensitivitätsanalyse des kinetischen Modells (Abb. B.1) postuliert keine signifikante
Erhöhung der Reaktionsgeschwindigkeit bei einer Erhöhung der intrazellulären Cofaktor-
konzentrationen. Bei Ganzzell-Biokatalysatoren mit anderen Produktionsenzymen kann
eine Erhöhung der intrazellulären Cofaktorpools aber durchaus zu höheren katalytischen
Aktivitäten führen.

Die Quantifizierung intrazellulärer Cofaktor-Konzentrationen ist ein wesentlicher Schlüs-
sel bei der weiteren Optimierung von Ganzzell-Biokatalysatoren. Durch die Verknüpfung
von kinetischen Eigenschaften der exprimierten Enzyme und Analytik der intrazellulären
Cofaktor-Pools ist es möglich geworden, enzymatische Prozesse im Inneren der Zelle zu be-
schreiben. Dadurch können limitierende Schritte, z. B. die Regenerierung von verbrauchten
Redoxäquivalenten, aufgedeckt werden. Die LC-MS/MS-Technik macht es dabei möglich,
radioaktiv markierte Cosubstrate wie deuteriertes Formiat oder 2-Propanol einzusetzen
und intrazelluläre Flüsse von markierten Redoxäquivalenten zu verfolgen.
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Zusammenfassung

Gegenstand dieser Arbeit war die Etablierung von Ganzzell-Biotransformationsprozessen
mit rekombinanten E. coli -Zellen. Es sollten zum einen kontinuierliche Prozesse mit
möglichst hohen Prozessparametern wie Raum-Zeit-Ausbeute, Katalysatorausnutzung
und ee durchgeführt werden. Des Weiteren sollten verschiedene Methoden der in situ-
Acetonabtrennung auf Ganzzell-Biotransformationsprozesse angewandt werden und in-
trazelluläre Cofaktorkonzentrationen während der Biotransformationsprozesse mittels LC-
MS/MS-Analytik verfolgt werden. Die wesentlichen Ergebnisse dieser Arbeit lassen sich
wie folgt zusammen fassen:

Kontinuierliche Biotransformationsprozesse

• Die kontinuierliche Reduktion von Ketonen durch rekombinante Ganzzell-
Biokatalysatoren wurde hier erstmals beschrieben.

• Durch die Verwendung von E. coli -Stämmen mit entsprechenden rekombinanten
Alkoholdehydrogenasen lassen sich sowohl (R)-als auch (S )-Alkohole synthetisieren.

• Die Ganzzell-Biokatalysatoren zeigen in Biotransformationsprozessen mit substrat-
gekoppelter Cofaktor-Regenerierung eine weitaus höhere Stabilität als bei Prozessen
mit enzym-gekoppelter Cofaktor-Regenerierung. Daraus ergibt sich die Vermutung,
dass es durch die substrat-gekoppelte Cofaktor-Regenerierung zu einer höheren Re-
tention der Cofaktoren im Cytosol kommt.
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In situ-Acetonabtrennung

• Die Abtrennung des Nebenproduktes Aceton ist durch Strippen, Pervaporartion
und Extraktion mit der ionischen Flüssigkeit [BMIM][(CF3SO2)2N] bei Ganzzell-
Biotransformationsprozessen möglich.

• Dies ist das erste beschriebene Beispiel für die Kombination aus Ganzzellbioka-
talyse mit rek. E. coli -Zellen und Acetonabtrennung durch Pervaporation bzw.
[BMIM][(CF3SO2)2N].

• Die Biokatalysatoren zeigten die höchste Stabilität bei der Acetonabtrennung durch
Pervaporation.

• Die Acetonabtrennung durch Pervaporation ist auch in kontinuierliche betriebenen
Biotransformaten mit Zellrückhaltung (CSTR) möglich.

Cofaktorpool-Analytik

• Die Beschriebenen Methoden der LC-MS/MS-Analytik und des Zellaufschlusses eig-
nen sich für die Quantifizierung intrazellulärer Cofaktorkonzentrationen während
eines Biotransformationsprozesses.

• Die Cofaktorkonzentrationen während der Reduktion von MAA und substrat-
gekoppelter Cofaktor-Regenerierung zeigten eine hohe Übereinstimmung mit dem
zuvor aus der in vitro-Kinetik des isolierten Enzymes entwickelten Modell.

• Die intrazellulären Cofaktor-Konzentrationen wurden des Weiteren für bei der Re-
duktion von 2,5-Hexandion mit und ohne Acetonabtrennung durch Pervaporation
bestimmt.

• Dies sind die ersten Beispiele für die Quantifizierung intrazellulärer Cofaktor-
Konzentrationen durch LC-MS/MS bei Ganzzell-Biotransformationsprozessen.
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Kapitel 8

Material und Methoden

8.1 Materialien

8.1.1 Geräte und Labormaterialien

Agilent Technologies GmbH, Waldborn GC-System 6890
ChemStation Software 8.0
Autosampler 7683
HPLC-System 1200

Applied Biosciences, Concord, Kanada API 4000 Tripel-Quadrupol-
Messenspektrometer

Beckman Coulter GmbH, Krefeld Zentrifuge AV-J20XP
Zentrifugenrotor AJ 14
Zentrifugenröhrchen 250 mL

Brand GmbH & Co. KG, Wertheim PMMA Semi-Mikroküvetten
Brooks Instruments, Veerendahl, Niederlande Rotameter
Büchi Labortechnik, Konstanz Rotationsverdampfer Rotavapour R-114

Vakuumpumpe Vac V-513
Chrompack, Middelburg,Niederlande GC-Kapillarsäule: CP-Chirasil-DexCB
CMCelfa, Seewen-Schwyz, Schweiz Umkehrosmose-Anlage P-28

Autosampler CombiPal
Eppendorf, Hamburg Zentrifuge 5415 D

Thermomixer comfort
Fedegari Autoclavi Spa, Italien Autoklav 4507 E
Heraeus, Hanau Multifuge 3 S-R

Sterilwerkbank HERASafe 1540V10
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IKA-Labortechnik, Staufen Magnetrührer RET-G
Lauda GmbH & Co. KG, Lauda-Königshofen Wasserbad mgw lauda M3
Macherey-Nagel GmbH & Co. KG, Düren GC-Kapillarsäule: Permabond CW 20 M

GC-Kapillarsäule: Lipodex E
Metrohm, Herisau, Schweiz Dosimat 665

Impulsomat 614
pH-Meter 691

Pall GmbH, Dreieich Ultrafiltrationskassette
Ultrafiltrationsmembran Omega, 10 kDa

Pharmacia LKB, Freiburg Wechselkolbenpumpe P 500
Fraktionssammler SuperFrac

Phenomenex, Aschaffenburg HPLC-Säule: Synergi Fusion RP
PolyAN, Berlin Pervaporationsmembran PA-HP-02
Shimadzu Deutschland GmbH, Duisburg Spektrophotometer UV-160
Vacuubrand, Wertheim Membranpumpe MZ 2C
Watson-Marlow GmbH, Rommerskirchen Schlauchpumpe 505 U

8.1.2 Chemikalien

Aldrich, Steinheim 1-Phenyl-2-Propanon
1-Phenyl-2-Propanol

Biosolve, Valkenswaard, Niederlande Methanol
Cognis, Monheim am Rhein Antischaummittel Biospumex 153K
Fluka, Neu-Ulm Butanon

(R)-2-Butanol
(S )-2-Butanol
Casein-Pepton, pankreatisch verdaut
Ethylendiamintetraessigsäure
Glucose
2,5-Hexandion
Kaliumdihydrogenphosphat
Methylacetoacetat
(R)-3-Methylhydroxybutyrat
(S )-3-Methylhydroxybutyrat
Tributylamin
Trifluoressigsäureanhydrid
Tris(Hydroxymethyl-)Aminomethan
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Julich Chiral Solutions, Jülich (2R,5R)-Hexandiol
(2S,5S )-Hexandiol
NADH (Dinatriumsalz)
NADP (Dinatriumsalz)
NADPH (Tetranatriumsalz)

KMF Laborchemie, Lohmar Aceton
Dikaliumhydrogenphosphat
Ethylacetat
Kaliumhydroxid
Natriumchlorid
Natriumhydroxid
2-Propanol
Salzsäure

Merck, Darmstadt n-Butanol
tert-Butylmethylether (MTBE)
Chloramphenicol
Chloroform
Essigsäure
Hefeextrekt
Kieselgel 60
Magnesiumsulfat-Heptahydrat
NAD (freie Säure)

Roth, Karlsruhe Carbenicillin (Dinatrimsalz)
Isopropylthiogalactosid (IPTG)

Sigma, Neu-Ulm Hexadecyltrimethylammoniumbromid (CTAB)
Solvent Innovation, Köln 1-Butyl-3-Methylimidazoliumbis-

(trifluormethyl)sulfonyl)amid
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8.1.3 Biologische Materialien

Es wurden rekombinante Escherichia coli -Stämme mit den in Tabelle 8.3 gezeigten Plas-
miden verwendet und durch molekularbiologische Standardmethoden (Hanahan, 1983) in
die Expressionswirte transformiert.

Tabelle 8.3: Verwendete Plasmide
Plasmid Eigenschaften Referenz, Quelle
pBTac-LBadh AmpR, adh aus L. brevis (Ernst et al., 2005)
pET24a-Tadh AmpR, adh aus Thermoanaerobacter spec. Julich Chiral Solutions
pBTac-LBadh-gdh AmpR, adh aus L. brevis Wacker Chemie AG

gdh aus Bacillus subtilis
pKK223-3CPadh AmpR, adh aus C. parapsilosis RWTH Aachen
pZY507-glf ChlR, glf aus Zymomonas mobilis (Weisser et al., 1995)

Als Expressionswirte für die Enzyme LbADH, ADHT und CpCR diente E. coli BL21 Star
(DE3) (Invitrogen, Karlsruhe). Der Ganzzell-Biokatalysator für die Prozesse mit enzym-
gekoppelter Cofaktor-Regenerierung durch Glucosedehydrogenase war E. coli BL21 Star
∆yjaA∆yrfE::pncB (Heuser et al., 2007) mit den Plasmiden pBTac-LBadh-gdh und
pZY507-glf.

Isolierte LbADH (EC 1.1.1.2) mit einer spezifischen Aktivität von 9,3 U/mg wurde von
Julich Chiral Solutions bezogen.

8.2 Kultivierung Mikroorganismen

Die Kultivierung aller Bakterienstämme erfolgte in modifiziertem Luria Bertani (LB)-
Medium (Miller, 1972) mit der folgenden Zusammensetzung:

Tabelle 8.4: Zusammensetzung des Kulturmediums
Substanz Konzentration

Glucose * H2O 4 g/L
Caseinpepton 10 g/L
Hefeextrakt 5 g/L

NaCl 10 g/L

Die Glucose wurde getrennt von allen anderen Medienkomponenten autoklaviert um eine
Maillard-Reaktion zu verhindern. Die Medienbestandteile wurden nach dem Abkühlen
miteinander vereinigt. Die entsprechende Antibiotikumlösung wurde durch einen Sterilfil-
ter (Durchmesser 0,2µm) filtriert und zu einer Endkonzentration von 50mg/L ins Medium
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gegeben. Als Vorkultur wurden 50mL des Mediums in einen 250mL-Erlenmeyerkolben
gegeben und mit 500µL einer Kryokultur beimpft. Die Kultivierung der Vorkultur er-
folgte über Nacht bei 30◦C und 150 rpm im Schüttelinkubator. Als Hauptkultur wurden
200 mL des Mediums in einen 1L-Erlenmeyerkolben gegeben und mit 500µL der Vorkul-
tur beimpft. Es wurde 6 Stunden lang bei 37◦C und 150 rpm inkubiert. Dann erfolgte die
Zugabe von IPTG-Lösung zu einer Endkonzentration von 0,2mmol/L um die Expressi-
on der rekombinanten Proteine zu induzieren. Die Temperatur wurde für die Phase der
Proteinexpression auf 27◦C gesenkt und die Biomasse weitere 18 Stunden bei 150 rpm
inkubiert.

Das Abernten der Zellen erfolgte durch Zentrifugation (20 min, 8000 rpm, 4◦C, Beckmann
Coulter Avanti J-20 XP). Die Zellen wurden einmal mit 50mmol/L KPi-Puffer, pH 6,0 ge-
waschen. Nach dem Abernten wurde die Biomasse mit 50mmol/L KPi-Puffer, pH 6,0 auf
eine Biomassekonzentration von 100 gBFG/L eingestellt und bis zur weiteren Verwendung
bei 4◦C gelagert.

8.3 Zellaufschluss

Für den Zellaufschluss wurde Zellsuspension, die 1 g Biofeuchtmasse enthielt, abzentrifu-
giert (10min, 5850 rpm, 4◦C, Multifuge 3 S-R, Heraeus). Das Pellet wurde in 1 mL kaltem
TE-Puffer (10 mmol/L Tris, 1mmol/L EDTA, pH 7,0, 4◦C) und 1mL kaltem Methanol
(-20◦C) resuspendiert. Das Pellet wurde gelegentlich beim Resuspendieren im Eisbad ab-
gekühlt. Anschließend folgte die Zugabe von 2 mL kaltem Chloroform (-20◦C). Nach einer
Inkubation von 2 h bei 4◦C wurde der Ansatz zentrifugiert (10 min, 5850 rpm, 4◦C, Multi-
fuge 3 S-R, Heraeus), damit eine Phasentrennung erfolgt. Die Methanolphase (Überstand)
wurde für die LC-MS/MS-Analytik verwendet.

8.4 Zellpermeabilisierung

Für die Permeabilisierung der Zellmembran wurden 2 mL einer Zellsuspension zentrifu-
giert (5 min, 13200 rpm, Zentrifuge 5415 D, Eppendorf), der Überstand verworfen und das
Pellet in 2 mL einer 0,5%igen (w/v) CTAB-Lösung resuspendiert. Nach einer 60minütigen
Inkubation bei Raumtemperatur wurde erneut zentrifugiert (5 min, 13200 rpm, Zentrifuge
5415 D, Eppendorf) und das Pellet in 2mL 50 mmol/L KPi-Puffer, pH 6,0, resuspendiert.
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8.5 Analytik

8.5.1 Gaschromatografie

Die Quantifizierung aller Substrate und Produkte der Biotransformationen sowie 2-Pro-
panol und Aceton wurde an einem AgilentHP-6890 A-Gaschromatografen mit einer Car-
bowaxPermabond 20M-Säule (50m x 0,32 mm i. D.) durchgeführt. Die Betriebsparameter
des Gaschromatografen sind in Tabelle 8.5 aufgeführt. Je nach untersuchtem Substrat-
Produkt-Paar wurden verschiedene Temperaturprofile verwendet, die in Tabelle 8.6 dar-
gestellt sind. Um den Injektionsfehler des Autosamplers zu eliminieren, wurde für alle
Messungen n-Butanol als interner Standard verwendet. Alle Proben wurden im Verhält-
nis 1:1 mit einer 50mmol/L n-Butanol-Lösung versetzt.

Tabelle 8.5: Allgemeine GC-Parameter
Trägergas Wasserstoff
Detektor Flammenionisationsdetektor
Säulenvordruck 1 bar
Injektionsvolumen 1 µL
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Tabelle 8.6: Temperaturprofile der verwendeten GC-Methoden
Reaktionssystem Temperaturprofil Retentionszeiten

70◦C, 6 min Aceton 1,7min
25◦C/min → 160◦C 2-Propanol 2,2 min
160◦C, 3 min n-Butanol 5,6min

Methylacetoacetat 9,9 min
Methylhydroxybutyrat 10,5 min

50◦C, 5 min Aceton 2,0min
40◦C/min → 160◦C 2-Propanol 3,2 min
160◦C, 9 min n-Butanol 6,9min

2,5-Hexandion 9,9 min
5-Hydroxyhexan-2-on 11,2 min
Hexandiol 14,9 min

50◦C, 4 min Aceton 2,0min
40◦C/min → 100◦C Butanon 2,8 min
100◦C, 4 min 2-Propanol 3,2 min

2-Butanol 4,8 min
n-Butanol 6,3min

50◦C, 5 min Aceton 2,0min
40◦C/min → 160◦C 2-Propanol 3,2 min
160◦C, 9 min n-Butanol 6,9min

1-Phenyl-2-Propanon 10,2 min
1-Phenyl-2-Propanol 10,9 min

Die Bestimmung der Enantiomerenreinheit von Methylhydroxybutyrat und 2,5-Hexandiol
erfolgte nach den von I. Tan und J. Haberland entwickelten Methoden (Tan, 2006; Ha-
berland, 2003).

Die Enantiomerenreinheit von (R)- und (S )-3-Methylhydroxybutyrat wurde mit einem
AgilentHP-6890 A-Gaschromatografen mit einer LipodexE-Säule (25 m x 0,25 mm i. D.)
durchgeführt. Die Betriebsparameter des Gaschromatografen sind in Tabelle 8.7 aufge-
führt.
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Tabelle 8.7: Allgemeine GC-Parameter für die ee-Bestimmung von MHB
Trägergas Wasserstoff
Detektor Flammenionisationsdetektor
Säulenvordruck 0,6 bar
Injektionsvolumen 1 µL

Der Ofen wurde auf 75◦C geheizt und über einen Zeitraum von 25Minuten konstant
gehalten. Typische Retentionszeiten waren (S )-MHB 8,6 Minuten, (R)-MHB 10,8Minuten
und MAA 17,5Minuten.

Die Enantiomerenreinheit und Diastereomerenreinheit von (2R,5R)- und (2S,5S )-Hexan-
diol wurden mit einem AgilentHP-6890 A-Gaschromatografen mit einer CP-Chirasil-
DexCB-Säule (25 m x 0,32 mm i. D.) durchgeführt. Die Betriebsparameter des Gaschro-
matografen sind in Tabelle 8.8 aufgeführt.

Tabelle 8.8: Allgemeine GC-Parameter für die ee- und de-Bestimmung von 2,5-Hexan-
diol

Trägergas Wasserstoff
Detektor Flammenionisationsdetektor
Säulenvordruck 1 bar
Injektionsvolumen 1 µL

Der Ofen wurde auf 55◦C geheizt und über einen Zeitraum von 20Minuten konstant
gehalten. Typische Retentionszeiten waren (2S,5S )-Hexandiol 10,5Minuten und (2R,5R)-
Hexandiol 10,5Minuten. Vor dem GC-Lauf wurden die Analyten wie folgt derivatisiert:
Das kristalline Hexandiol wurde in 600µL Chloroform gelöst, mit 100µL Trifluoressigsäu-
reanhydrid versetzt und 15 Minuten auf 60◦C erhitzt. Anschließend wurde das Lösungs-
mittel abdestilliert. Die Probe wurde nach erneuter Aufnahme in Chloroform analysiert.

8.5.2 Flüssigchromatografie mit Tandem-Massenspektrometrie

Die Quantifizierung der intrazellulären Cofaktorkonzentrationen wurde mit dem API 4000
LC-MS/MS-System (AB/MDS Sciex, Applied Biosciences) durchgeführt. Die Betriebspa-
rameter sind in Tabelle 8.9 gezeigt. Das Gradientenprofil für die LC-Trennung ist in
Tabelle 8.10 dargestellt.
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Tabelle 8.9: Parameter LC-MS/MS
LC Agilent 1200 Series

Säule: Phenomenex Synergi Hydro RP
Laufmittel A: 15 mmol/L Tributylamin, 10mmol/L Essigsäure
Laufmittel B: Methanol
Injektionsvolumen: 10µL
Temperatur: 22◦C
Fluss: 0,2mL/min

MS/MS Applied Biosystems API 4000
Modus: Multiple Reaction Monitoring
Ionisierung: Electro spray ionization (ESI)
ESI-Quellspannung: -2 bis -4 kV
Polarität: negativ
Fragmentierung: LINAC collision cell
Vakuum: 0,9 x 10−5 torr

Tabelle 8.10: Gradientenprofil für LC-Trennung
Zeit (min) Fließrate (µL/min) A (%) B (%)

5 200 80 20
10 200 68 32
15 200 65 35
20 200 40 60
25 200 10 90
40 200 0 100

8.5.3 Fotometrie

Die Bestimmung der katalytischen Aktivität der isolierten LbADH erfolgte fotometrisch
(Spektrofotometer UV-1601, Shimadzu). Es wurde die zeitliche Änderung der NADH-
bzw. NADPH-Konzentration über das Lambert-Beer‘sche Gesetzt anhand der Extink-
tionsänderung bei 340 nm bestimmt. Der molare Extinktionskoeffizient für NADH und
NADPH beträgt ε = 6220 cm2 mmol−1.
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8.6 Biotransformationen

8.6.1 Ganzzellbiotransformationen

8.6.1.1 Probenahme

200 µL der Reaktionslösung wurden aus dem Biotransformationsansatz entnommen und
bei 16000 rpm für 30 s zentrifugiert (Zentrifuge 5415 D, Eppendorf) um die Biomasse
abzutrennen. Um eine weitere Reaktion durch freies Enzym zu verhindern, wurde der
Überstand in ein zweites Eppendorfreaktionsgefäß gegeben und 60 s bei 99◦C inkubiert
(ThermoStat plus, Eppendorf). Die Probe wurde nach Abkühlen auf Eis für die Analytik
per Gaschromatografie verwendet.

8.6.1.2 Kontinuierliche Biotransformationen

Die kontinuierlichen Biotransformationsprozesse wurden im Maßstab von 50 bis 200 mL
durchgeführt. Für die Zellrückhaltung wurde eine Omega Ultrafiltrationsmembran (Pall)
mit einem molekularen cut-off von 10 kDa verwendet. Eine ausreichende Durchmischung
der Reaktionslösung wurde durch Umwälzung mit einer Schlauchpumpe (505 U, Watson-
Marlow) erreicht. Die Zugabe von Substratlösung erfolgte mit variierenden Flussraten
über eine Kolbenpumpe (P500, Pharmacia).

8.6.1.3 Biotransformationen in Satzreaktoren

Die Ganzzell-Biotransformationsprozesse im Satzreaktor-Verfahren wurden, je nach Maß-
stab, entweder in Eppendorfreaktionsgefäßen in einem Schüttelinkubator (ThermoStat
plus, Eppendorf) oder in ummantelten Glasgefäßen, die über ein Wasserbad (M3, Lauda)
temperiert wurden, durchgeführt.

8.6.1.4 Strippen

Die Biotransformationsprozesse mit Acetonabtrennung durch Strippen wurden im 50 mL-
Maßstab in einem Glasreaktionsgefäß mit einer porösen Glasfritte durchgeführt (Glas-
werkstatt des Forschungszentrum Jülich). Die Begasung der Reaktionslösung erfolgte vom
Boden durch die poröse Glasfritte mit einem Luftstrom von 1 L/min Druckluft. Die Fließ-
rate des Luftstroms wurde durch ein Rotameter (Sho-rate, Brooks Instruments) bestimmt.
Um ein Austragen von 2-Propanol aus dem Reaktionsgemisch zu verhindern, wurde der
Luftstrom zuvor durch ein Gemisch aus 2-Propanol und Wasser (50%v/v) geleitet. Zur
Verringerung der Schaumbildung wurde ein Tropfen Antischaum (Biospumex 153K, Co-
gnis GmbH) zur Reaktionslösung gegeben.
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8.6.1.5 Pervaporation

Die Biotransformationsprozesse mit Acetonabtrennung durch Pervaporation wurden in
einer Umkehrosmose-Anlage (P-28, cmcelfa) im Maßstab von 160 mL durchgeführt. Der
Boden des Reaktionsraums liefert eine Fläche von 44,2 cm2, über die durch die Pervapo-
rationsmembran die Acetonabtrennung stattfinden konnte. Eine ausreichende Durchmi-
schung der Reaktionslösung wurde durch Umwälzung mit einer Schlauchpumpe (505 U,
Watson-Marlow) erreicht. Während des Biotransformationsprozesses wurde ein Vakuum
von 15mbar erzeugt (Membranpumpe MZ 2C, Vacuubrand).

Tabelle 8.11: Verwendete Pervaporationsmembranen
Name Hersteller Material
PolyAN PolyAN GmbH Polydimethylsiloxan
PolyAN funktionalisiert PolyAN GmbH Polyacrylnitril

Funktionspolymer
Pervap 4060 Sulzer Chemtec GmbH Polydimethylsiloxan
CMX-GF-010-D cm-celfa Polysiloxan

8.6.1.6 2-Phasensysteme

Die Biotransformationsexperimente in zweiphasigen Systemen wurden im 10 mL-Maßstab
durchgeführt. Rekombinante E. coli -Zellen, 1-Phenyl-2-Propanon und 2-Propanol wurden
mit 50 mmol/L KPi-Puffer, pH 6,0, zu einem Volumen von 5 mL aufgefüllt. Anschließend
wurden 5mL der nicht-wässrigen Phase zugegeben. Die Biotransformation erfolgte unter
Raum-Temperatur.

8.6.2 Isolierte Enzyme

Die Batch-Biotransformationsprozesse für die Validierung des kinetischen Modells für
LbADH wurden im 1 mL-Maßstab in Eppendorf-Reaktionsgefäßen bei 30◦C im Schüt-
telinkubator durchgeführt (ThermoStat plus, Eppendorf). Die Konzentrationen der
Biotransformation-Reaktanden wurden mittels Gaschromatografie bestimmt. Dazu wur-
den 50µL der Reaktionslösung aus dem Reaktionsgefäß entnommen und 60 s lang bei
99◦C erhitzt (ThermoStat plus, Eppendorf) um das Enzym zu deaktivieren. Nach dem
Abkühlen wurden 20µL der Reakionslösung mit 80µL zweifach destilliertem Wasser ver-
dünnt und zusammen mit 100µL des internen Standards (50 mmol/L n-Butanol) in ein
Analytikvial gegeben.
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8.7 Produktaufarbeitung

8.7.1 Methylhydroxybutyrat

Die Aufarbeitung von Methylhydroxybutyrat erfolgte durch kontinuierliche Extraktion
(über Nacht) mit Ethylacetat. Aus der resultierenden organischen Phase wurde das Lö-
sungsmittel sowie Aceton und 2-Propanol durch Vakuum-Destillation (Rotationsverdamp-
fer Rotavapour R-114 und Vakuumpumpe Vac V-513, Büchi Labortechnik) bei 30 mbar
und 40◦C entfernt. Die verbliebenen Komponenten wurden durch mehrere Destillations-
schritte unter leichtem Vakuum von 100 mbar voneinander getrennt.

8.7.2 2,5-Hexandiol

Die Aufarbeitung von 2,5-Hexandiol begann ebenfalls mit einer kontinuierlichen Extrak-
tion in Ethylacetat. Aus der resultierenden organischen Phase wurde das Lösungsmittel
sowie Aceton und 2-Propanol durch Vakuum-Destillation (Rotationsverdampfer Rotava-
pour R-114 und Vakuumpumpe Vac V-513, Büchi Labortechnik) bei 30mbar und 40◦C
entfernt. Die vebliebenen Komponenten wurden über eine Kieselgel 60-Säule (118 g Kie-
selgel in 250 mL-Säule, Füllhöhe 35 cm) mit Ethylacetat als Laufmittel getrennt.
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Anhang A

Bestimmung der kinetischen Parameter
für isolierte LbADH

A.1 NAD-System

Reduktion von Methylacetoacetat:

v1,1 = vmax1,1 ·
cMAA · cNADH(

kMAA
m ·

(
1 + cMHB

kMHB
pi

)
+ cMAA

)
· (kNADH

m1 + cNADH)
(A.1)

vmax1,1 = 6, 5234± 0, 3556U/mg
kMAA

m = 48, 999± 11, 611mmol/L
kNADH

m1 = 2, 224± 0, 3015mmol/L
kMHB

pi = 184, 35± 5, 02mmol/L

Oxidation von (R)-3-Methylhydroxybutyrat:

v2,1 = vmax2,1 ·
cMHB · cNAD(

kMHB
m ·

(
1 + cMAA

kMAA
pi

)
+ cMHB

)
· (kNAD

m1 + cNAD)
(A.2)

vmax2,1 = 0, 0131± 0, 0004U/mg
kMHB

m = 125, 42± 21, 99mmol/L
kNAD

m1 = 0, 3822± 0, 1095mmol/L
kMAA

pi = 2, 9086± 0, 6135mmol/L
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ANHANG A. BESTIMMUNG DER KINETISCHEN PARAMETER FÜR ISOLIERTE
LBADH

Reduktion von Aceton:

v3,1 = vmax3,1 ·
cAce · cNADH(

kAce
m ·

(
1 +

cProp

kProp
pi

)
+ cAce

)
· (kNADH

m2 + cNADH)

(A.3)

vmax3,1 = 1, 7336± 0, 0290U/mg
kAce

m = 13, 951± 3, 084mmol/L
kNADH

m2 = 1, 1803± 0, 1080mmol/L
kProp

pi = 4, 2560± 0, 8912mmol/L

Oxidation von 2-Propanol:

v4,1 = vmax4,1 ·
cProp · cNAD(

kProp
m ·

(
1 + cAce

kAce
pi

)
+ cProp ·

(
1 +

cProp

kProp
si

))
·
(
kNAD

m2 ·
(
1 + cNADH

kNADH
pi

)
+ cNAD

)
(A.4)

vmax4,1 = 0, 5849± 0, 0988U/mg
kProp

m = 206, 78± 65, 29mmol/L
kNAD

m2 = 0, 3502± 0, 0136mmol/L
kAce

pi = 4, 2463± 0, 4811mmol/L
kNADH

pi = 0, 1683± 0, 0339mmol/L
kProp

si = 2777, 9± 563, 0mmol/L

A.2 NADP-System

Reduktion von Methylacetoacetat:

v1,2 = vmax1,2 ·
cMAA · cNADPH(

kMAA
m + cMAA ·

(
1 + cMAA

kMAA
si

))
·
(
kNADPH

m1 ·
(
1 + cNADP

kNADP
pi1

)
+ cNADPH

)
(A.5)

vmax1,2 = 0, 9092± 0, 0673U/mg
kMAA

m = 0, 2633± 0, 0259mmol/L
kNADPH

m1 = 1, 1511 · 10−3 ± 0, 1954 · 10−3 mmol/L
kMAA

si = 74, 299± 6, 726mmol/L
kNADP

pi = 0, 0280± 0, 0087mmol/L
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A.2. NADP-SYSTEM

Oxidation von (R)-3-Methylhydroxybutyrat:

v2,2 = vmax2,2·
cMHB · cNADP(

kMHB
m ·

(
1 + cMAA

kMAA
pi

)
+ cMHB ·

(
1 + cMHB

kMHB
si

))
·
(
kNADP

m1 ·
(
1 + cNADPH

kNADPH
pi

)
+ cNADP

)
(A.6)

vmax2,2 = 0, 2271± 0, 0612U/mg
kMHB

m = 48, 758± 3, 936mmol/L
kNADP

m1 = 0, 0320± 0, 0042mmol/L
kMAA

pi = 2, 251 · 10−3 ± 0, 631 · 10−3 mmol/L
kNADPH

pi = 7, 977 · 10−5 ± 5, 595 · 10−5 mmol/L
kMHB

si = 25, 486± 1, 529mmol/L

Reduktion von Aceton:

v3,2 = vmax3,2·
cAce · cNADPH(

kAce
m ·

(
1 +

cProp

kProp
pi

)
+ cAce ·

(
1 + cAce

kAce
si

))
·
(
kNADPH

m2 ·
(
1 + cNADP

kNADP
pi2

)
+ cNADPH

)
(A.7)

vmax3,2 = 1, 2898± 0, 1466U/mg
kAce

m = 0, 1349± 0, 0097mmol/L
kNADPH

m2 = 2, 954 · 10−3 ± 0, 961 · 10−3 mmol/L
kProp

pi = 0, 0964± 0, 0132mmol/L
kNADP

pi2 = 4, 2560± 0, 8912mmol/L
kAce

si = 921, 92± 67, 11mmol/L

Oxidation von 2-Propanol:

v4,2 = vmax4,2·
c2−Prop · cNADP(

kProp
m ·

(
1 + cAce

kAce
pi

)
+ cProp ·

(
1 +

cProp

kProp
si

))
·
(
kNADP

m2 ·
(
1 + cNADPH

kNADPH
pi2

)
+ cNADP

)
(A.8)

vmax4,2 = 0, 2214± 0, 0834U/mg
kProp

m = 1, 354± 0, 099mmol/L
kNADP

m2 = 1, 610 · 10−3 ± 0, 154 · 10−3 mmol/L
kAce

pi = 4, 610 · 10−3 ± 0, 458 · 10−3 mmol/L
kNADPH

pi2 = 2, 398 · 10−3 ± 0, 860 · 10−3 mmol/L
kProp

si = 3879, 7± 455, 9mmol/L
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Anhang B

Modellierung

Abbildung B.1: Sensitivitätsanalyse des Modells für die Reduktion von MAA mit rek.
E. coli (LbADH) im Satzreaktor. Oben: Erhöhung der untersuchten
Parameter um 50 %. Unten: Verringerung der untersuchten Parameter
um 50 %.
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B.1. REAKTIONEN MIT ISOLIERTER ALKOHOL-DEHYDROGENASE AUS
LACTOBACILLUS BREVIS IM SATZREAKTOR

B.1 Reaktionen mit isolierter Alkohol-Dehydrogenase

aus Lactobacillus brevis im Satzreaktor
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ANHANG B. MODELLIERUNG

B.2 Kontinuierliche Ganzzell-Biotransformationsprozesse
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