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Kurzfassung

Diese Arbeit zeigt die Anwendung modellbasierter Methoden fiir die industrielle
Kultivierung von Nematoden der Gattung Heterorhabditis bacteriophora. Diese wer-
den als Antagonisten von im Boden lebenden Insektenlarven fiir die biologische
Schadlingsbekdmpfung in Landwirtschaft und Gartenbau kommerziell eingesetzt. Ein
wesentlicher Verfahrensschritt bei der Produktion der Nematoden in Fliissigkultur
besteht in der Etablierung einer Kultur des symbiotischen Bakteriums der Gattung
Photorhabdus luminescens. Der Zustand dieser Bakterienkultur, insbesondere deren
Zelldichte, beeinflusst mafigeblich die Entwicklung der Nematoden und damit die
Ausbeute des Produktionsverfahrens. Ziel ist es, eine automatisierte Kultivierung
der Bakterien unter reproduzierbaren Wachstumsbedingungen mit einer méoglichst
hohen Zelldichte zu ermdoglichen.

Die Grundlage der modellbasierten Methoden bilden mathematische Modellvorstel-
lungen iiber den Wachstumsprozess der Mikroorganismen. Ein erster Schritt ist die
Untersuchung und Erweiterung der bereits bestehenden Modellvorstellungen fiir das
Wachstum der Bakterien auf einem komplexen Nahrmedium. Die Untersuchung des
Stoffwechsels der Bakterien in einem neu entwickelten definierten Medium erlaubt ei-
ne wesentlich differenziertere mathematische Beschreibung und fiithrt zu einem struk-
turierten Wachstumsmodell.

Eine Anwendung der modellbasierten Methoden ist die Beobachtung der relevan-
ten Prozessgroflen. Mit Hilfe eines erweiterten Kalman-Filters gelingt die online-
Bestimmung der schwer oder gar nicht messbaren Grofien wie der Biomasse oder der
Konzentrationen der einzelnen Néhrsubstrate.

Die wichtigste Anwendung der mathematischen Modellvorstellung liegt jedoch in der
Entwicklung von Prozessfiihrungsstrategien. Hierzu sind Konzepte und Ideen aus
der Theorie differentiell flacher Systeme gezeigt. Es handelt sich dabei um Systeme
gewOhnlicher nichtlinearer Differentialgleichungen, deren besondere Eigenschaft die
Existenz virtueller Ausgénge, sogenannter flacher Ausgénge ist. Diese beinhalten die
volle Information iiber die Dynamik des Systems.

Eine, sich aus dieser Eigenschaft ergebende Anwendung, besteht in der Berechnung
der Eingénge des Systems aus vorgegebenen Trajektorien fiir den flachen Ausgang. Es
wird zudem gezeigt, wie durch Transformation des Systems auf die Koordinaten des
flachen Ausgangs komplexe Trajektorienfolgeregelungen realisiert werden kénnen. In
der Praxis fithren die flachheitsbasierten Steuerungen zu deutlich hcheren Bakteri-
endichten, als sie zur Zeit in der industriellen Produktion erzielt werden.



Einleitung

In der biotechnologischen Verfahrenstechnik werden in zunehmendem Mafle modell-
gestiitzte Verfahren zur Prozessfithrung und Prozessautomatisierung eingesetzt. Diese
modellgestiitzten Verfahren nutzen a priori vorhandene Strukturinformationen wie
Reaktionsgeschwindigkeiten, Stochiometrie oder Wachstumskinetiken in Form von
mathematischen Modellen. Diese bestehen in der Regel aus Systemen von nichtli-
nearen Differentialgleichungen, deren Nichtlinearitdten unbedingt zu beriicksichtigen
sind, da die Systemgréfien biotechnologischer Prozesse meist einen groflen Wertebe-
reich durchlaufen. Die Entwicklung von Fiihrungsstategien fiir derartige instationére
nichtlineare Prozesse erfordert daher die Anwendung von Methoden der modernen
nichtlinearen Regelungstheorie [40].

Die Theorie der flachen Systeme, die von M. Fliess et al. 1992 eingefiihrt wurde [16],
bezieht sich auf nichtlineare Systeme deren besondere Eigenschaft die Existenz vir-
tueller Ausgénge, sogenannter flacher Ausgénge ist. Diese beinhalten die volle Infor-
mation iiber die Dynamik des Systems und ermdglichen es, den Verlauf aller System-
grofen, im besonderen der Systemzustdnde und Systemeingénge, lediglich aus dem
Verlauf eines flachen Ausgangs und dessen Ableitungen zu bestimmen. Die sich aus
der speziellen Systemeigenschaft der Flachheit ergebenden Methoden sind vielfiltig
und neben der systemtheoretischen Analyse des Prozesses auch zur Synthese von
Trajektorienplanungen und -folgeregelungen einsetzbar.

Die vorliegende Arbeit zeigt nach einer kurzen Einfithrung in das Konzept der flachen
Systeme dessen spezielle Anwendung bei der industriellen Kultivierung von Mikro-
organismen in Bioreaktoren (Kapitel 4). Der in dieser Arbeit betrachtete Prozess
zur Ziichtung von Bakterien der Gattung Photorhabdus luminescens ist ein Verfah-
rensschritt bei der industriellen Produktion von Nematoden (Fadenwiirmern) der
Gattung Heterorhabditis bacteriophora [12]. Die kommerzielle Nutzung dieser Ne-
matoden besteht in der biologischen Schadlingsbekdmpfung von im Boden lebenden
Kaferlarven in Landwirtschaft und Gartenbau. Der effektiven und zugleich umwelt-
schonenden Wirkungsweise stehen hohe Kosten bei der industriellen Ziichtung der
Nematoden entgegen. Fiir diese Ziichtung wird zunéchst eine Kultur der Bakterien
Photorhabdus luminescens, die im wesentlichen als Nahrungsquelle dienen, herge-
stellt. In der Bakterienkultur entwickeln und vermehren sich dann die Nematoden.
Es ist offensichtlich, dass der Zustand der Bakterienkultur, insbesondere deren Zell-
dichte, stark die Ausbeute an Nematoden beeinflusst. Daraus ergibt sich die Pro-
blemstellung der Kultivierung von Photorhabdus luminescens mit moglichst hoher
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Zelldichte unter reproduzierbaren Bedingungen. Eine derartige Kultivierung bildet
zudem einen Ausgangspunkt fiir die weitere Erforschung der bislang noch wenig be-
kannten symbiotischen Beziehungen zwischen H. bacteriophora und P. luminescens.
Die biologischen und verfahrentechnischen Hintergiinde sowie die daraus resultieren-
den Problemstellungen fiir diese Arbeit werden in Kapitel 1 ausfiihrlich dargelegt.

Der hier vorgestellte Weg zu Erzielung reproduzierbarer Wachstumsverlaufe der Bak-
terienkultur besteht in einer gezielten Zufuhr von Néhrsubstraten im Fed-Batch Be-
trieb. Die Zufiitterungsstrategien resultieren aus flachheitsbasierten Trajektorienpla-
nungen, d. h. sie werden aus Zeitverldufen fiir den flachen Ausgang des mathemati-
schen Modells ermittelt. Um auch bei nicht zu vermeidenden Stérungen und Modell-
unsicherheiten den gewiinschten Wachstumsverlauf garantieren zu kénnen, wird eine
nichtlineare Riickfithrung der Abweichungen von den Solltrajektorien vorgestellt. Die
reine Trajektorienplanung wird somit zur Trajektorienfolgeregelung. Die Ergebnisse
der so erzielten Wachstumsverlaufe gibt Kapitel 5 wieder.

Insbesondere fiir die Anwendung der Trajektorienfolgeregelung ist die umfassende
Kenntnis von Systemgrofien wie Zelldichte und Substratkonzentrationen unverzicht-
bar. Diese a priori nicht vorhandenen Informationen sind meist nur durch aufwen-
dige und zeitintensive Analyseverfahren zu beschaffen und damit schwer online zur
Verfiigung zu stellen. Ein nicht unerheblicher Teil dieser Arbeit besteht daher in
der Kombination von online durchfithrbaren Analysen und Messungen, z.B. chroma-
tographischer Verfahren (HPLC) und der Messung von Gaskonzentrationen in der
Reaktorabluft mit Hilfe von modellgestiitzten Beobachterverfahren (Kapitel 3). So
gelingt es, Nachteile wie lange Analysezeiten oder stark verrauschte Messwerte aus-
zugleichen. Die auf diese Weise geschétzten Werte fiir die Systemzustédnde sind nicht
nur fiir eine Folgeregelung unverzichtbar sondern erweisen sich dariiberhinaus fiir
eine Prozessiiberwachung von groflem Nutzen.

All diesen Verfahren liegen mathematische Beschreibungen des biotechnologischen
Prozesses zu Grunde. Diese Modellvorstellungen basieren auf den Untersuchungen
und Ergebnissen von K. Lebert und R. Stanka [28][53]. Die dort erarbeiteten formalki-
netischen Modellansédtze werden in dieser Arbeit um Bilanzgleichungen fiir zusétzliche
Substrate, insbesondere die Aminoséure Tyrosin erweitert. Diese Betrachtungen sind
Gegenstand von Kapitel 2.



Kapitel 1
Biologischer Prozess

1.1 Biologischer Pflanzenschutz mit Nematoden

Durch gesetzliche Vorgaben wird der Einsatz von chemischen Pflanzenschutzmitteln
in der Schadlingsbekdmpfung immer mehr eingeschrankt. Besonders im Gemiise-,
Obst- und Gartenbau werden alternative biologische Verfahren im Pflanzenschutz
benotigt. Zur Bekdmpfung von im Boden lebenden Insektenlarven, insbesondere die
der als Schéadlinge geltenden Gartenlaubkéfer und Junikéfer, konnen insektenpatho-
gene Nematoden (Fadenwiirmer) der Gattung Heterorhabditis bacteriophora einge-
setzt werden [11][14]. Dabei besteht eine enge Symbiose zwischen H. bacteriophora
und Bakterien der Gattung Photorhabdus luminescens (s. Bild 1.1).

Bild 1.1: Mikroskopische Aufnahme von Photorhabdus luminescens
im Phasenkontrast (1000-fache Vergrofierung). Deutlich er-
kennbar sind die kristallinen Einschlusskérper (CIP).

Die Wirkungsweise der Nematoden bei der Schadlingsbekdmpfung ist in Bild 1.2 ver-
einfacht dargestellt. Nach dem Eindringen in die Larve eines Schadinsekts (B) geben
sie die zuvor eingelagerten Zellen von Photorhabdus luminescens in das Innere der
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Bild 1.2: Lebenszyklus von Heterorhabditis bacteriophora in einer in-
fizierten Kéferlarve
Quelle: Ehlers, [12]

Larve ab. Diese iiberwinden das Immunsystem, vermehren sich im Inneren der Larve
und erschliefen sie damit fiir die Nematoden als Nahrungsquelle [22][23]. Die Nema-
toden konnen sich entwickeln und fortpflanzen (C), wobei sie sich im wesentlichen
von den Bakterien erndhren. Sind alle Nahrungsquellen erschopft, verlassen die Ne-
matoden als Dauerlarven den Kadaver (D) und warten auf einen neuen Wirt (A).
Sie dienen dabei den Bakterien, von denen einige wenige in ihrem Darm eingelagert
werden, als Transportmittel und als Schutz vor Umwelteinfliissen [12].

1.2 Industrielle Produktion von Nematoden

Um dieses Pflanzenschutzverfahren wirtschaftlich sinnvoll und grofifléchig einsetzen
zu konnen, miissen Nematoden in groflen Mengen kostengiinstig produziert werden.

Dies erfolgt bevorzugt in fliissiger Kultur in der zunéchst Bakterien heranwachsen (s.
Bild 1.3 und 1.4) [13][12].

Nachdem eine ausreichende Bakteriendichte erreicht ist, werden Dauerlarven von H.
bactertophora in den Bioreaktor inokuliert. Diese entwickeln und vermehren sich bis
alle Nédhrstoffe verbraucht sind. Danach fallen sie in das Dauerlarvenstadium zuriick
und konnen abgeerntet werden [41]. Bei der industriellen Ziichtung bereitet insbeson-
dere die Entwicklung der Nematoden vom Dauerlarvenstadium zu selbstbefruchten-
den Hermaphroditen, die sogenannte Recovery, Schwierigkeiten. Die Entwicklungsra-
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Bild 1.3: Industrieller Bioreaktor mit 3000 1 Arbeitsvolumen zur
Ziichtung von entomopathogenen Nematoden
Quelle: Fa. E-Nema, Raisdorf
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Bakterien-
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Nematodenlarven
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nein
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Nematoden

Bild 1.4: Stark vereinfachter Ablauf der industriellen Ziichtung von
Heterorhabditis bacteriophora

ten nach der Inokulation liegen auf niedrigem Niveau im Vergleich zur Entwicklung
in Insektenlarven und schwanken stark [31]. Da die Recovery in grofem Mafie von
den Bedingungen in der Bakterienvorkultur abhéngt [23], ist es notwendig, definierte
Bedingungen bei gleichzeitig hoher Zelldichte in der Bakterienvorkultur einzustel-
len. Aus wirtschaftlichen Griinden ist dabei ein hoher Grad an Automatisierung
wiinschenswert.

1.3 Material und Methoden

Der folgende Abschnitt spezifiziert den verwendeten Organismus, die eingesetzten
Néhrmedien sowie die Prozesstechnik und Analysemethoden.

1.3.1 Organismus

Das fiir die Kultivierung verwendete Bakterium Photorhabdus luminescens HbI1.3
(DSM 12205) wurde von R.-U. Ehlers aus dem Haemolymph der mit Heterorhabditis
bacteriophora infizierten Larve von Galleria mellonella (Lepidoptera) isoliert [15]. Die
Kultivierung erfolgte bei 25°C in einem Hefe-Salz Medium mit der Zusammensetzung
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(pro Liter destillierten Wassers): 0.5 g NH,H2POy, 0.5 g KoHPOy, 0.2 g MgSO,4-7H50,
5 g NaCl, 5 g Hefeextrakt (Merck) [2]. Die Stammhaltung und Lagerung bei -80 °C
erfolgte durch O. Strauch und K. Krasomil-Osterfeld nach [54]. Auf diese Weise
ist sichergestellt, dass alle Experimente im Rahmen dieser Arbeit mit identischen
Starter-Kulturen durchgefiihrt wurden.

1.3.2 Kultivierungsumgebung

Die Kultivierungen erfolgten in zwei Labor-Bioreaktoren (Typ Biostat® C, B. Braun
Biotech International, Melsungen) mit jeweils einem Arbeitsvolumen von 10 1 bzw.
2 1 (Bild 1.5 und 1.6). Wihrend der Experimente herrschten, sofern nicht anders
angegeben, folgende Kultivierungsbedingungen:

e Temperatur konstant bei 25 °C
e Riihrerdrehzahl konstant bei 500 rpm

e pH-Wert konstant bei 7.0, eingestellt durch Zugabe von 1 M H3PO,4 bzw. 1 M
NaOH

e Druck ca. 80 mbar

e Begasung konstant bei 6 1/min im 10 1 Bioreaktor, 2 1/min im 2 1 Bioreaktor,
1 1/min bei Exp. Amino_Batch-A und Amino_Batch_A

Zusammensetzung: 21% O, 78% Ny

Die Kulturgefdafie wurden bei allen Experimenten zunéchst mit dem Medium ohne
Zucker und Vitamine gefiillt und nach Einstellung des pH-Werts auf 7.0 fiir 30 min
bei 121°C in-situ sterilisiert. Danach wurde das Medium je nach Experiment mit
Vitaminlosung und Glucose iiber einen Sterilfilter mit einer Porenweite von 0.2 pm
vervollstandigt.

Die Vorkulturen wurden in Schiittelkolben im jeweiligen Kultivierungsmedium an-
gesetzt und 24 Stunden bei 25°C und 180 rpm inkubiert (Schiittler Typ GFL 3031,
Gesellschaft fiir Labortechnik, Deutschland). Die Inokulation erfolgte mit einer Men-
ge der Vorkultur, die 0.5% des Volumens des Kulturgefiafies entspricht.

1.3.3 Online-Messtechnik

Die Tabelle 1.1 enthilt eine Ubersicht iiber Arten und Methoden der bei den Expe-
rimenten online eingesetzten Messgerite. Die Werte wurden automatisch und kon-
tinuierlich von einem Prozessleitsystem (MFCS/win 1.0 der Fa. B. Braun Biotech,
Melsungen) ermittelt und aufgezeichnet.
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Bild 1.5: Fiir die Experimente eingesetzter Bioreaktor mit 10 1 Ar-
beitsvolumen
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Bild 1.6: Fiir die Experimente eingesetzter Bioreaktor mit 2 1 Ar-
beitsvolumen
Quelle: Fa. B.Braun Biotech, Melsungen

Tabelle 1.1: Online-Messgréfien und Messinstrumente

| MessgroBe | Methode / Messinstrument
Temperatur Pt-100 Temperaturfiihler
pH-Wert Gel-pH-Elektrode Pa/12, Ingold AG
Gelost-Sauerstoft Elektrode (CLARK-Prinzip) / Ingold AG
Begasungsrate Bronkhorst EL Flow BRA 013F
Tritbung Absorptionsmessung bei 890 nm mit Monitex

FS5 und CT6

CO4-Gehalt (Zu- und Abluft) | Infrarot-Absorption mit Hartmann & Braun,
Advance Optima Uras 14

Oy-Gehalt (Zu- und Abluft) | Magnetomechanisches Prinzip mit Hartmann
& Braun, Advance Optima Magnos 16




10 Kapitel 1  Biologischer Prozess

1.3.4 Offline-Analysetechnik

Wahrend der Experimente wurden den Kulturen manuell Proben entnommen, deren
Analyse auBerhalb der Prozessumgebung (offline) stattfand. Die Tabelle 1.2 gibt einen
Uberblick iiber die Messgrofien und Analysemethoden.

Tabelle 1.2: Offline-Messgrofien, Messinstrumente und Analyseme-

thoden
‘ Messgrofie ’ Methode / Messinstrument ‘
Optische Dichte Absorptionsmessung bei 725 nm mit Nicolet
Unicam UV1-Spectrometer
Glucosekonzentration Enzymatische Bestimmung mit dem Boehrin-

ger Mannheim Test fiir D-Glucose, Extink-
tion bei 340nm sowie HPLC-Analyse: 10ul
Probe auf Trennsdule Typ Alltech 700 CH
(300x6.5mm) und Brechungsindexmessung mit
Shodex RI-71

Saccharosekonzentration HPLC-Analyse: 10 ul Probe auf Trennsdule
Typ Alltech 700 CH (300x6.5mm) und Bre-
chungsindexmessung mit Shodex RI-71
Aminosdurekonzentrationen | HPLC-Analyse: Markierung einer 10 ul Probe
mit DABSYL-Chlorid [27], Gradientenelution
iitber Trennsdule Typ Waters Nova-Pak C18
60A 4pm, 3.9x150mm; Detektion bei 478nm
mit Thermo Quest UV 3000

1.3.5 Nahrmedien
1.3.5.1 Komplexes Medium (YS-Medium)

Fiir einen Grofiteil der Experimente wurde ein komplexes Medium auf der Basis von
Hefeextrakt eingesetzt, das im folgenden als YS-Medium bezeichneten wird. Dieses
entspricht dem von R. Stanka und K. Lebert verwendeten Medium zur kontinuier-
lichen Kultivierung von P. luminescens [53][28]. Es enthélt pro Liter destillierten
Wassers 1.38 ¢ NaH;PO,xH50, 1.43 ¢ NH4Cl, 0.75 g KCI, 0.28 g NaySOy, 0.12
g MgCl,, 0.049 g CaCl;x2H50, 0.0375 g NaCl sowie 1 ml Spurenelemente-Lésung.
Fiir die Spurenelemente-Losung wurden 330 mg ZnCl,, 100 mg MnCly xHyO, 238 mg
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COC]2X6H20, 85 mg CUCIQX2HQO, 121 mg N32M004, 31 mg H3B03 und 5 ml HCI
(25 %) in dest. HoO gelost und zu 1 1 aufgefiillt.

Zu diesem Medium wurden in den Experimenten YS_ Batch A und YS_Batch B 7.5
g/l Hefeextrakt (Merck) und 0.55 g/l Glucose-Monohydrat und in dem Experiment
YS_Batch_C 50 g/1 Hefeextrakt und 10 g/1 Glucose gegeben.

1.3.56.2 Definiertes Medium (Amino-Medium)

Das definierte Medium, das im folgenden als Amino-Medium bezeichnet wird, be-
steht aus sieben Aminoséduren, Salzen und Vitaminen. Das Basismedium enthélt pro
Liter destillierten Wassers 1.38 g NaH,PO4,xH>0, 1.43 g NH,Cl, 0.75 ¢ KCI, 0.28 g
NaySOy, 0.12 g MgCl,, 0.049 g CaCly x2H,0, 0.0375 g NaCl, 0.0017 g FeCl3x6H,0
sowie 1 ml Spurenelemente-Lésung und 10 ml Vitaminlosung. Die Vitaminlésung
besteht pro 10 ml destillierten Wassers aus 5 mg Cyanocobalamin, 4 mg P-Amino-
benzoesdure, 1 mg Biotin, 10 mg Nicotinsédure, 5 mg Calcium (D+)-Pantothenat
und 10 mg Thiaminchlorid-hydrochlorid. Fiir die Spurenelemente-Losung wurden
330 mg ZnCly, 100 mg MnCly, xH50, 238 mg CoCl, x6H,0, 85 mg CuClyx2H50,
121 mg NasMoOy, 31 mg H3BO3 und 5 ml HCI (25 %) in dest. HoO gelost und zu
1 1 aufgefiillt. Die Konzentrationen der Aminoséuren sind in Tabelle 1.3 aufgefiihrt.
In Experiment Amino_Batch_C' wurde dem Medium zusétzlich noch 4 g/l Glycerin
zugegeben.

Tabelle 1.3: Konzentrationen der Aminoséduren in den Experimen-
ten mit dem definierten Medium

Glutaminséure | 10 mmol/1
Threonin 10 mmol/1
Methionin 10 mmol/1
Histidin 10 mmol/1
Serin 10 mmol/1
Lysin 2 mmol/1

Tyrosin 2 mmol/1

1.3.6 Fed-Batch Kultivierungen

In den Fed-Batch-Experimenten wurden wihrend der Kultivierung kontinuierlich
Substrate iber Schlauchpumpen (Ismatec, Deutschland) der Kulturflissigkeit zu-
gefiihrt. Die Versuche wurden im 2 | fassenden Bioreaktor mit den in Abschn. 1.3.2



12 Kapitel 1 Biologischer Prozess

aufgefithrten Kultivierungsbedingungen durchgefiihrt. Lediglich die Riihrerdrehzahl
wurde auf 900 rpm heraufgesetzt, um eine ausreichende Versorgung der Bakterien-
kultur mit Sauerstoff auch bei hohen Bakteriendichten zu gewéhrleisten. Die einge-
setzten Ndhrmedien und die als Substratzufuhr verwendeten Vorlagen sind in Tabelle
1.4 aufgefiihrt.

Tabelle 1.4: In den einzelnen Fed-Batch-Experimenten eingesetz-
te Nahrmedien und fiir die Substratzufuhr verwendete

Vorlagen

Experiment / Medium ‘ Vorlage 1 ‘ Vorlage 2

YS_FedBatch_A 150 g Hefeextrakt in 350 | 50 g  Glucose-Mono-

YS-Medium ml dest. Wasser hydrat in 450 ml dest.
Wasser

YS_FedBatch_B 400 g Hefeextrakt in 600 | 80 g  Glucose-Mono-

YS-Medium ml dest. Wasser hydrat in 720 ml dest.
Wasser

YS_FedBatch_C 400 g Hefeextrakt in 600 | 80 g  Glucose-Mono-

YS-Medium ml dest. Wasser hydrat in 720 ml dest.
Wasser

Amino_FedBatch_A 22 g Tyrosin in 400 ml | 40 g  Glucose-Mono-

Amino-Medium 1M HCI hydrat in 500 ml dest.
Wasser

Amino_FedBatch_B 22 g Tyrosin in 400 ml | 40 g  Glucose-Mono-

Amino-Medium 1M HC1 hydrat in 200 ml dest.
Wasser

In den Experimenten Amino_FedBatch_A und Amino_FedBatch_B wurde zuséatzlich
wurde ein Gemisch aus Aminosduren {iber eine Schlauchpumpe mit der gleichen
Flussrate wie die Vorlage 2 zugefiihrt. Die Zusammensetzung diese Gemisches war:

In Amino_FedBatch_B

89 g Serin, 6.2 g Histidin, 5.9 g Glutaminséure, 4.76 g Threonin, 5.9 g Methionin und
1.2 g Lysin in 500 ml dest. Wasser.

In Amino_FedBatch_B

103 g Serin, 5.8 g Histidin, 16.2 g Glutaminsédure, 9.8 g Threonin, 3.9 g Methionin
und 3.2 g Lysin in 400 ml 0.5 M NaOH.



Kapitel 2
Wachstumsmodelle

2.1 Einfiihrung

Die Vorgehensweise bei der mathematischen Beschreibung biotechnologischer Prozes-
se folgt einer Systematik, die der Modellierung technischer, zum Beispiel elektrotech-
nischer oder mechanischer Systeme gleicht. Dieser Ablauf ist in Bild 2.1 schematisch
dargestellt.

Am Beginn stehen Hypothesen, die aufgrund von Experimenten und theoretischen
Uberlegungen aufgestellt werden und haufig auf dem Expertenwissen von Verfahrens-
technikern und Biologen basieren. Eine grofie Herausforderung besteht darin, dieses
Wissen zusammenzutragen und aufzubereiten.

Auf der Grundlage dieser Hypothesen gilt es dann, geeignete Experimente durch-
zufithren, um die zu beriicksichtigenden Effekte und vor allem die moglichen Ein-
flussfaktoren auf den Prozess nidher zu untersuchen. Da Experimente mit biotechno-
logischen Systemen mit einem hohen Zeitaufwand verbunden sind, ist ein besonderes
Augenmerk auf eine sorgfiltige Planung zu legen. An dieser Stelle kénnen Simulatio-
nen mit vereinfachten Modellen des biologischen Prozesses und der verfahrenstech-
nischen Anlage helfen, vorab den Ablauf und die Erfolgsaussichten der Experimente
zu iiberpriifen.

Aus den gewonnenen Versuchsergebnissen ist im néchsten Schritt eine qualitative
Beschreibung der Phidnomene zu erarbeiten. Dies erfolgt oft nicht in Form mathema-
tischer Gleichungen sondern besteht in umgangssprachlich formulierten Hypothesen.
Falls diese im Widerspruch zu den bereits aufgestellten Hypothesen stehen oder bis-
her nicht betrachtete Effekte auftreten, ist es sinnvoll, erneut Experimente zu planen
und durchzufiihren.

Die qualitative Beschreibung des Prozesses bildet den Ausgangspunkt fiir das Aufstel-
len von mathematischen Gleichungssystemen. Diese sollen die als relevant erkannten
Phénomene nachbilden, wobei besonderes Augenmerk auf die spitere Anwendung
der mathematischen Modelle gelegt werden sollte. So ist fiir die Anwendung von
Verfahren aus der Systemtheorie ein System gekoppelter Differentialgleichungen mit
konzentrierten Parametern duflerst sinnvoll. Im Gegensatz dazu kénnen fiir andere
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Anwendungen, zum Beispiel der Qualitdatskontrolle, statistische Betrachtungen von
groBerer Bedeutung sein [23].

Im Anschluss an die mathematische Formulierung ist eine Identifikation der Mo-
dellparameter durchzufiihren. Zur Losung derartiger Optimierungsproblemen stehen
zahlreiche numerische Verfahren zur Verfiigung [21][53]. Gelingt es nicht, einen geeig-
neten Satz Parameter zu finden, mit dem das mathematische Modell die Experimente
ausreichend genau beschreibt, so sind die qualitative und mathematische Modellvor-
stellung zu iiberarbeiten.

Nach erfolgreicher Identifikation der Parameter besteht der letzte Schritt in der Va-
lidierung des mathematischen Modells anhand neuer Experimente und nicht bereits
zur Identifikation verwendeter Daten. Ergeben sich dabei Abweichungen zwischen
Modell und Realitét, die nicht toleriert werden koénnen, so sind erneut Hypothesen
zu erarbeiten, aus denen dann eine neue Versuchsplanung und erweiterte Modellvor-
stellung zu entwickeln ist.

Fiir das Wachstum von Photorhabdus luminescens liegen bereits einfache Modelle vor
[29]]28][53]. Die in diesen Arbeiten aufgefithrten Modelle beschreiben das Wachstum
der Bakterien auf dem komplexen Néhrmedium mit den Bestandteilen Hefeextrakt
und Glucose (YS-Medium). Analysen der Konzentrationen der Aminoséuren in die-
sem Ndhrmedium ([50]) und deren Verbrauch beim Wachstum von P. luminescens
erméglichen eine Zuordnung der ZustandsgroBen dieser Modelle. Dies ist Gegenstand
von Abschnitt 2.3.

Die Kenntnis des Bedarfs an Aminoséduren wihrend des Wachstums von P. lumine-
scens bildet die Grundlage fiir die Entwicklung eines definierten Ndhrmediums (s.
Abschnitt 2.4). Die Untersuchung des Stoffwechsels der Bakterien in einem definier-
ten Ndhrmedium ermdoglicht eine wesentlich differenziertere mathematische Beschrei-
bung. Diese ist die in Abschnitt 2.5 ausfiihrlich dargestellt.

Zunichst wird in Abschnitt 2.2 ein generelles Konzept zur Beschreibung des Wachs-
tums von Mikroorganismen und der dabei ablaufenden intrazelluldiren Reaktionen
vorgestellt. Dies basiert auf der Annahme, dass die fiir das Wachstum der Mikroor-
ganismen charakteristischen Zeitkonstanten deutlich gréfer sind als die Zeitkonstan-
ten fiir den Massentransport — zum Beispiel zwischen Fliissig- und Gasphase — im
verwendeten Bioreaktor. Dariiberhinaus sollen Inhomogenitaten im Kultivierungsme-
dium vernachléssigt werden, obwohl diese einen grofien Einfluss auf das Wachstum
und die Bildung von Sekundérmetaboliten haben koénnen. Fiir die in dieser Arbeit
beschriebenen Experimente mit Batch- und Fed-Batch-Kultivierungen von P. lumi-
nescens sind beide Annahmen zuléssig, da es sich um Bioreaktoren im Labor- und
PilotmaBstab handelt (s. Abschnitt 1.3.2). Im folgenden wird daher nicht auf eine
Modellierung der verfahrenstechnischen Anlage eingegangen.
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2.2 Aligemeine Struktur zur Modellierung
biologischer Prozesse

Die hier wiedergegebene allgemeine Struktur zur Modellierung biologischer Prozesse
stammt von J. Nielsen und J. Villadsen ([39]). Die Autoren definieren einen gene-
rellen Rahmen und eine einheitliche Nomenklatur fiir die Formulierung von sowohl
unstrukturierten als auch strukturierten Wachstumsmodellen.

Dies bietet den Vorteil einer einheitlichen Systematik beim Aufstellen der mathe-
matischen Gleichungen, die das Ubertragen von Hypothesen iiber den biologischen
Prozess in mathematische Gleichungssysteme vereinfacht. Ein weiterer Vorteil liegt
darin, Modelle verschiedener Autoren auf einfache Weise miteinander vergleichen zu
konnen.

Unstrukturierte Modelle beschreiben das mikrobiologische Wachstum ohne die Zu-
sammensetzung und den Zustand der Zelle zu beriicksichtigen. Ebenso werden unter-
schiedliche morphologische Formen der Zellen innerhalb einer Kultur nicht betrach-
tet. Speziell bei schnellen Anderungen der Substratkonzentrationen im Nahrmedium
reicht ein unstrukturiertes Modell zu Beschreibung der Phdnomene oft nicht aus.
Eine Betrachtung intrazelluldrer Gréfien ist trotz des hohen Aufwandes angebracht.

2.2.1 Definition der zu beriicksichtigenden GroBBen

ot

S

§_£>X+E

biotische Phase (Zelle)

abiotische Phase (Nahrmedium)

Bild 2.2: Bei der Modellierung des Wachstums von Mikroorganis-
men betrachtete Grofien

In Bild 2.2 sind die zu beriicksichtigenden Gréflen dargestellt, wobei die Groflen in
der abiotischen Phase und die in der biotischen Phase — oft innerhalb einer Zelle — zu
unterscheiden sind. Hier und im folgenden sind die in der abiotischen Phase — meist
das Ndhrmedium — betrachteten Gréfen mit einer Tilde gekennzeichnet. Dies macht
deutlich, dass es sich nicht zwingend um gleiche Stoffe in den beiden Phasen handeln
muss. So ist es beispielsweise moglich, dass ein Substrat innerhalb einer Zelle in einer
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anderen Form vorliegt als im Néhrmedium. Ein Beispiel hierfiir ist die Umwandlung
von Glucose in Glucose-6-Phosphat unter Verbrauch von ATP bei der Aufnahme
durch das Bakterium Escherichia coli ([38] S. 1491F).

In der abiotischen Phase seien N Substrate S; = 5’N~mit den jeweiligen Konzen-
trationen Cg, ...Cs  (in g/l) und M Produkte P; ... Py mit den Konzentrationen
Cp, ... Cp,, (in g/l) enthalten. Diese sind in vektorieller Form darstellbar als

Sh Cs,
S:=|: und Cg:= :
| S Cy
B ch
E = | : und Cp = :
| Pas Cp,

In der biotischen Phase seien ebenfalls N Substrate Sy ... Sy mit den Konzentratio-
nen Cg, ...Cs, (in g/g) und M metabolische Produkte P; ... Py, mit den Konzen-
trationen Cp, ...Cp,, (in g/g) enthalten. Analog ergibt sich in vektorieller Form

[ S Cs,
Si=1: und Cg:= :
SN Csy
[ P, Cp,
P .= und Cp:i=| :
_PM CPM

Die biotische Phase selbst bestehe aus L Komponenten X, ... X mit den jeweiligen
Anteilen Cy, ...Cx, (in g/g) an der Gesamtmasse. Beispiele hierfiir sind zellinterne
GroBlen wie ATP oder intrazellulare Enzyme. Nicht selten wird die biotische Phase
auch in aktive und inaktive Komponenten unterteilt.

Die Komponenten seien als folgende Vektoren zusammengefasst
X Cx,

X =1 : und Cy := :
X CXL

Diese Definitionen gelten fiir den Fall einer homogenen Kultur von Mikroorganismen.
Sollen () verschiedene morphologische Formen betrachtet werden, so ergibt sich fiir
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jede Form ein Satz von Vektoren S;, P;,S;, P; und X; mit i = 1...Q sowie fiir deren
Konzentrationen. Werden diese jeweils zu Matrizen mit () Spalten zusammengefasst
so gelten die im folgenden angegebenen Gleichungen weiterhin und es ergibt sich
ein segregiertes Modell [39]. Die in dieser Arbeit modellierte Kultur von P. lumine-
scens soll als homogen betrachtet werden und ist mit einem unsegregierten Modell
beschreibbar.

2.2.2 Stochiometrische Betrachtung

Wihrend des Wachstums der Mikroorganismen finden drei Typen von Reaktionen
statt. Es existierten Mechanismen zur Substrataufnahme aus der abiotischen Phase
sowie zur Bildung von Biomasse und Produkten in der biotischen Phase. Eine dritte
Gruppe von Reaktionen dient der Ausschleusung von Produkten aus der biotischen
Phase.

1. Substrataufnahme

Die in Abschnitt 2.2.1 definierten Grolen erfordern die Betrachtung von N Reaktio-
nen zur Substrataufnahme deren Stochiometrie nach [39] beschreibbar ist mit

N L M
Z as;,iSi + Z'YS,j,iXi + Zﬁs,j,ipi =5;, (2.1)
i—1 i—1 =1

mit j=1...N.

Dabei seien die stochiometrischen Koeffizienten ag j; , vs;; und Bs ;,; als Konstanten
angenommen. Durch Einfithrung der (VN x N)-Matrix Ag, der (N x L)-Matrix I'g und
der (N x M)-Matrix Bg, die sich aus den jeweiligen stochiometrischen Koeffizienten
zusammensetzen, folgt Gl. (2.1) in vektorieller Form

AsS+TsX+BsP=58 | (2.2)

Es liegt nahe, anzunehmen, dass keine intrazelluléren Produkte an der Aufnahme von
Substraten beteiligt sind. Sind alle zur Substrataufnahme benétigten intrazelluléren
Bestandteile im Vektor X enthalten, so folgt

B S = 0
Ferner ist es unwahrscheinlich, dass die Aufnahme eines Substrates die Konzentration

der iibrigen in der biotischen Phase vorliegenden Substrate beeinflusst. Aus dieser
Annahme folgt, dass die Matrix Ag nur Eintrage auf der Hauptdiagonalen aufweist.
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2. Zellinterne Reaktionen

Innerhalb der biotischen Phase laufen J Reaktionen zum Aufbau der einzelnen Kom-
ponenten der biotischen Phase unter Beteiligung von internen Substraten und Pro-
dukten ab. Die Stochiometrie dieser Reaktionen folgt den Gleichungen

N L M
Z @;iSi + Z’Yj,in’ + Zﬁj,ipz‘ =0, (2.3)
i=1 i=1 i=1

mit j=1...J.

Dies kann mit der (J x N)-Matrix A, der (J x L)-Matrix I und der (J x M )-Matrix
B in vektorieller Form dargestellt werden als

AS+TX +BP =0 . (2.4)
Die stochiometrischen Koeffizienten «;; , v;; und 3;,; seien konstant. Ihr Wert sei

positiv, falls in der j-ten Reaktion die Komponente X; bzw. das Produkt P; gebildet
wird, und negativ, falls die Komponenten X; bzw. das Substrat S; verbraucht wird.

3. Ausschleusung von Produkten

Die M stochiometrischen Gleichungen fiir die Ausschleusung von Produkten ergeben
sich analog zu den Beziehungen (2.1)

N L M
Z ap;iSi+ Z YpjiXi + Z Bpjili = Pj, (2.5)
i=1 i=1 i=1

mit j=1... M.

Mit der (M x N)-Matrix Ap, der (M x L)-Matrix I'p und der (M x M)-Matrix Bp

ist die vektorielle Darstellung dieser Gleichungen
ApS+TpX+BpP =P . (2.6)

Analog zu den oben getroffenen Annahmen folgt die Vereinfachung

sowie die Eigenschaft, dass die Matrix Bp lediglich Eintrége auf der Hauptdiagonalen
aufweist.
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Zusatzliche Bedingungen

Da die im wesentlichen zur Biomasse beitragenden Gréflen im Vektor X enthalten
sind, ist die Masse der in der biotischen Phase vorhandenen Substrate und Produkte
vernachléssigbar klein. Dies rechtfertigt die Annahme, dass die Biomasse bei der
Substrataufnahme sowie der Ausschleusung von Produkten erhalten bleibt. Um dies
zu erreichen, miissen die Koeffizienten folgende Bedingungen erfiillen
l
nghj,i:(J mit j=1...N und
i=1
l
Z"}/p’j’i =0 mltjz 1...M

=1

Dieser Zusammenhang kann ebenfalls in vektorieller Form angegeben werden. Dazu
T ._

dient die Einfiihrung des 1 x L dimensionalen Vektors e; := [1...1]. Hiermit ergeben
sich die Bedingungen als

elTL =0 und

e lp=0
Diese vereinfachenden Annahmen erleichtern in groflem Mafle die Bestimmung der
stochiometrischen Koeffizienten anhand von Mess- und Analysewerten.

2.2.3 Reaktionskinetiken

Die Geschwindigkeiten der durch Gl. (2.2),(2.4) und (2.6) beschriebenen Reaktionen
seien nach [39] durch folgende Vektoren in der Einheit 1/h gegeben®):

rsi

rg = : (Substrataufnahme),
| 7SN
-

ro= (zellinterne Reaktionen), (2.9)

_TJ
[ 7 P

rp = : (Ausschleusung von Produkten).
| "PM

(UDie Verwendung der Einheit 1/h statt der SI-Einheit 1/s bietet sich aufgrund der hohen Zeit-
konstanten bei biotechnologischen Prozessen an und findet in nahezu allen Veroffentlichungen Ver-
wendung.
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Die spezifischen Raten ergeben sich durch Multiplikation mit den stéchiometrischen
Koeffizienten. So ist beispielsweise die spezifische Bildungsrate der ¢-ten Komponente
X; der biotischen Phase in der j —ten Reaktion durch «; ; 7; gegeben. Analog kénnen
die spezifischen Raten fiir die Aufnahme von Substraten bzw. die Ausschleusung von
Produkten angegeben werden.

Die spezifische Wachstumsrate y der Biomasse® folgt aus Addition der spezifischen
Bildungsrate der einzelnen Komponenten in allen J Reaktionen

p=>Y_Y vijri=eil'r ing/gl/h (2.10)
i=1 j=1
mit dem 1 x L dimensionalen Vektor e :=[1...1].

Fiir den einfachsten Fall, in dem lediglich eine Komponente der biotischen Phase
betrachtet wird (L = 1) und deren Bildung nur in einer einzigen Reaktion (J = 1)
erfolgt, ergibt sich ein unstrukturiertes Modell mit der spezifischen Wachstumsrate

ph="r.

Die spezifische Wachstumsrate der Biomasse mit der Masse m (in g) ist definiert als

1 dm

- . 2.11
m dt ( )

I

Eine Massenbilanz aller Reaktionen — auch der fiir Aufnahme und Ausschleusung von
Stoffen — ergibt

X
—m- =X 20 (2.12)
Es folgt die Nettobildungsrate von X (in g/g 1/h)

dX
E::d—?:PTHFggSJFFIT;zP—Mg : (2.13)
Analog ergeben sich die Nettoaufnahmerate fiir Substrate und die Nettoabgaberate

fiir Produkte zu

as

Rq ::d—?:ATf-f—Ang—,uﬁ (2.14)
ds
Rp ::d_;:BTﬁ"i‘Blj;fP_ﬂB (2.15)

(?)Die Bezeichnung der spezifischen Wachstumsrate mit dem Buchstaben p hat sich in der Literatur
zur Modellierung biotechnologischer Prozesse durchgesetzt und soll hier ebenfalls verwendet werden.
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Da im Normalfall die Zeitkonstanten fiir die Aufnahme von Substraten sehr viel klei-
ner sind als die Zeitkonstanten fiir das Wachstum der Biomasse, kann die Gl. (2.14)
als quasistationdr, d. h. Rg = 0 angesehen werden. Damit ergeben sich (implizite)
algebraische Gleichungen zur Bestimmung der Substrate in der biotischen Phase bzw.
deren Aufnahmeraten:

S = % (AT r+ Alrg) (2.16)
rg=As"' (-ATr+pS) . (2.17)

Wie in Abschnitt 2.2.2 angenommen, ist S sehr klein gegeniiber X und damit klein
gegeniiber —AT 7. Da g in der Gréflenordnung von —AT r vorliegt, ist folgende
Néherung zuléssig:

rg~—Ag'ATr . (2.18)

Dies bedeutet, dass die Rate der Substrataufnahme r¢ als Funktion der Reaktions-
raten der internen Reaktionen angesehen werden kann.

Analog ergibt sich die Ndherung fiir die Rate der Ausschleusung von Produkten zu

rp~—-Bp'B'r . (2.19)

2.3 Modell des Wachstums auf YS-Medium

2.3.1 YS-Modell

Bei der Kultivierung von Photorhabdus luminescens in dem komplexen YS-Medium
mit den wesentlichen Bestandteilen Hefeextrakt und Glucose (s. Abschnitt 1.3.5.1),
zeigt sich ein Aufbau von Biomasse unter parallelem Verbrauch von Glucose und
Bestandteilen des Hefeextrakts [53][28][50]. Weiterhin wird wéihrend des Wachstums
der Bakterien der im Ndahrmedium geltste Sauerstoff in den Stoffwechsel eingebracht.

Fiir eine Modellierung geméfl Abschnitt 2.2 sind N = 3 Substrate im Ndhrmedium
und innerhalb der Zelle zu beriicksichtigen. Dabei wird angenommen, dass keine
Umwandlung wéhrend der Substrataufnahme stattfindet. Im einzelnen sind zu be-
riicksichtigen:

Hefeextrakt S; = 9
Glucose SQ =5,
Sauerstoff S; = S5
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Die Zelle selbst bestehe aus lediglich einer Komponente X = X; (L = 1). Zunéchst
sollen keine Produkte beriicksichtigt werden, d. h. P =0 .

Der Aufbau von Biomasse X; kann sowohl unter Verbrauch von Hefeextrakt S; und
Sauerstoff S3, als auch unter Verbrauch von Glucose Sy und Sauerstoff erfolgen.
Damit liegen folgende J = 2 intrazelluldre Reaktionen vor

1151 + a1 355 —— 11X3 (2.20)
Q299 + (2353 e Y21 X1 . (2.21)

Die stéchiometrischen Koeffizienten o ; seien negativ und -+, ; positiv. Sie seien so
gewdhlt, dass a1 = g9 = —1 gilt.

Die Aufnahme der Substrate soll in drei Reaktionen erfolgen bei der keine Umwand-
lungen stattfinden:

= rS,1 = TS,2 = rS,3
S; —— 5 Sy —— Sy 53—>S3

I I

Damit ergeben sich die folgenden stéchiometrischen Matrizen:

A: -1 0 al,?) : I = le,l 7 B:O,
0 —1 ag3 V2,1

Die Reaktionsraten sollen von der Konzentration Cg des jeweils verwendeten Sub-
strates im Medium abhidngen und Wachstumskinetiken nach Monod entsprechen

Cs, —1...2
s = Timazr® > = y 1 =
’ Ksi-i-Cgi

mit den Konstanten Kg, und 7; 44 -
Aus den stochiometrischen Gleichungen und den Reaktionsraten ergibt sich ein Sy-
stem gekoppelter Differentialgleichungen mit Hilfe der Beziehungen

dCs

dC'g
7 =nCy und g

C'; sei die Konzentration und g sei die spezifische Wachstumsrate der Biomasse im
Bioreaktor. Nach Gl. (2.10) (S. 21) ergibt sich

1

] =(yar +72172)
T2

p=el"r=1-[y1 7] - [
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Die Raten der Substrataufnahme folgen nach Gl. (2.18) (S. 22)

-1 0 , r1
KS:_ATKZ_ 0 —1 .|i1:|: ’]”2

Q13 (023 —Q1 371 — (g 379

Durch die Einfithrung neuer Bezeichner fiir die Modellparameter folgt das von R.
Stanka und K. Lebert aufgestellte formalkinetischen Modell fiir das Wachstum von
P. luminescens [53][28]. Mit den Yield-Faktoren

Yx/s, =m1 > Yxys, =721
den Substratverbrauchsraten
qs, ‘=1, gs, ‘= T2
sowie den maximalen Substratverbrauchsraten

q4si,maz = Tlmaz >  4Sa,maz *= T2max

folgt aus (2.22)

Cx = (Yays: g5 + Yays, - 0s) - C (2.23)
Cs, = —as, - Cx (2.24)
Cs, = —as, Cx - (2.25)

Die Substratverbrauchsraten folgen der Kinetik

C&
5 L oi=1...2 . (2.26)

qds; = 4s;,max * m

Bei diesem Ansatz bleiben — im Gegensatz zu den Modellvorstellungen in [53] und
[28] — der verzogerte Verbrauch von Glucose in kontinuierlicher Kultur sowie die
Inhibierung durch zu hohe Konzentrationen von Glucose (s. [29]) unberiicksichtigt.
Diese Effekte sind mit dem vorgestellten unstrukturierten Modellansatz nur schwer
zu beschreiben. Das in Abschnitt 2.5 beschriebene strukturierte Modell ist hierzu
deutlich besser geeignet.
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Eine getrennte Betrachtung des Sauerstoffs (S3) in den beiden Reaktionen (2.20) und
(2.21) durch die Definitionen der Grofien

05371 =013 033 und 05372 =023 053

mit der gesamten Sauerstoffaufnahmerate

CSg - C"53,1 + C"53,1

=Q1371 + Q2372

ermoglicht die Berechnung der Reaktionsraten

CSg,l C153,2
ry = —>= und 7y = —>2>
13 93

)

Eingesetzt in das Gleichungssystem (2.22) folgt

O — (ﬂ Cior + ECS&Q) .

13 g3

: 71,1
O, =~ Gy, - Cx

Q73

Die Einfiihrung der Konstanten K; := % und K, = % sowie der molaren
Sauerstoffaufnahmeraten
TOQ,tOtal = 053 ) TOQ,S] = 053,1 und TOQ,SQ = 053,2

ergibt die in [28] beschriebene Modellierung des Bakterienwachstums iiber die mo-
dellgestiitzte Gasanalyse®:

OX = (K1 705,81 T Ky - 7”02752) . OX (2.27)
. Kl
Cgl - _YX/S1 Tous O (2:28)
. K
O§2 = - 2. 70,8 CX’ (229)
YX/SQ
7a()g,total = TOQ,Sl + TOQ,SQ . (23())

(3)Die Berechnung der Sauerstoffaufnahmerate 70, total aUs der Analyse der Zu- und Abluft des
Bioreaktors ist Gegenstand von Abschnitt 3.2.3
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2.3.2 Untersuchung des YS-Mediums

Im Unterschied zu dem Substrat Sy (Glucose) ist das Substrat S; in [53] und [28]
nicht spezifiziert. Beide Autoren gehen davon aus, es handele sich um einen Be-
standteil des Hefeextrakts oder eine Kombination mehrerer darin enthaltener Stoffe.
Aufgrund der Komplexitat des Hefeextrakts, der unter anderem 19 verschiedene Ami-
nosauren enthélt, und der Fahigkeit der Bakterien, verschiedene Stoffwechselwege zu
aktivieren, ist die Bestimmung limitierender Wachstumsfaktoren in dem komplexen
YS-Medium schwierig und auch nicht eindeutig.

Eine Analyse der einzelnen Bestandteile des Ndhrmediums mittels HPLC (s. Ab-
schnitt 1.3) zu verschiedenen Zeitpunkten wéhrend des Wachstums von P. lumi-
nescens gibt Hinweise auf das unbekannte Substrat S;. Das Bild 2.3 zeigt neben
einigen im Medium enthaltenen Aminoséuren auch den Verlauf der Biomasse C'z
im Bioreaktor. Zur Beurteilung der Wachstumsrate ist zusétzlich noch die Kohlendi-
oxidproduktionsrate rco, dargestellt (s. Abschn. 3.2.3).

Am Verlauf der Kohlendioxidproduktionsrate ist deutlich erkennbar, dass die Wachs-
tumsrate bei t = 14 h stark einbricht. Genau zu diesem Zeitpunkt ist die Glutamin-
sdure im Medium verbraucht. Weitere Experimente in definierten Nahrmedien (s.
Abschnitt 2.5) zeigen ebenfalls einen starken Einbruch der Wachstumsrate falls diese
Aminoséure im Nahrmedium verbraucht ist. Damit liegt es nahe, die Glutaminséure
als Substrat S| anzusehen.

Ein weiterer Anhaltspunkt ist die Bedeutung von Glutaminsdure im Stoffwechsel
von Fscherichia coli. Diese Aminoséure ist dort wesentlich fiir die Assimilation des
Ammonium-Tons (NH} ) im GS-GOGAT-Zyklus. Eine detaillierte Beschreibung dieses
Sachverhaltes ist zum Beispiel in [38], S. 144ff zu finden. Beim GS-GOGAT-Zyklus
handelt sich um eine Kette von Reaktionen, in denen NHJ unter Mitwirkung der
Enzyme Glutamin-Synthetase (GS) und Glutamat-a-Oxoglutarat-Aminotransferase
(GOGAT) — auch als Glutamat-Synthetase bekannt — wéhrend der Synthese von
Glutamin aus Glutaminsédure assimiliert wird. Es ist anzunehmen, dass dieser Me-
chanismus auch Bestandteil der Stoffwechselwege von P. luminescens ist. Damit kann
das Fehlen von Glutaminséure einen erheblichen Einfluss auf die Wachstumsrate ha-
ben.

Interessant ist ferner die Untersuchung des Gehalts an Kohlenwasserstoff im Nahrme-
dium. Eine HPLC-Analyse des Ndhrmediums (s. Abschnitt 1.3) zeigt, dass neben der
Glucose auch der zweiwertige Zucker Saccharose enthalten ist und von den Bakterien
verbraucht wird (s. Bild 2.4). Dies ist ungewdthnlich, da sich in der Literatur keine
Anhaltspunkte fiir das Wachstum von P. luminescens auf Saccharose finden. Ebenso
ungewohnlich ist der parallele Verbrauch beider Zucker. Bei Wachstum in anderen
Néhrmedien ist Glucose die von P. luminescens bevorzugte Kohlenstoffquelle.
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Bild 2.3: Konzentration der Aminosauren iiber der Zeit bei Wachs-

tum von P. luminescens im komplexen YS-Medium auf der
Basis von Hefeextrakt (Exp. YS_Batch_A).
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Fiir die Modellierung des Bakterienwachstums in dem komplexen YS-Medium mit
Hefeextrakt ist demnach neben der Glutaminsiure als Substrat S; die Summe der
beiden Zucker als Substrat Sy anzusehen.

Saccharose in g/l

Zeitin h

Glucose in g/l

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Zeitin h
Bild 2.4: Konzentration von Saccharose und Glucose iiber der Zeit

bei Wachstum von P. luminescens in dem komplexen YS-
Medium

2.3.3 Parameter des YS-Modells
2.3.3.1 Parameter fiir geringe Biomassekonzentration

Fiir Batch-Kultivierungen mit Konzentrationen der Biomasse von weniger als 5 g/,
die durch Substratvorlagen von weniger als 1 g/l Glucose und 7.5 g/l Hefeextrakt
bedingt sind, gibt R. Stanka die in Tabelle 2.1 aufgefiihrten Parameter an [53]. Die
Zeiten T, g, und 17 g, sind Verzogerungszeiten nach der Inokulation. In den Simu-
lationen findet bis zu diesen Zeiten kein Substratverbrauch statt, um die in den
Experimenten beobachteten Lag-Phasen zu beriicksichtigen.

Eine Simulation der Modellgleichungen (2.23) — (2.25) (auf S. 24) mit diesen Pa-
rametern ergibt die in Bild 2.5 dargestellten Verldufe fiir die optische Dichte (OD)
und die Glucosekonzentration. Die Parameter sind so gewéhlt, dass die Verlaufe der
OD der in [53] und [28] beschriebenen Experimente moglichst genau approximiert
werden. Da die Konzentration der Biomasse C'x bei geringen Bakteriendichten als



2.3 Modell des Wachstums auf YS-Medium 29

Tabelle 2.1: Parameter nach R. Stanka fiir das Modell des Wachs-
tums auf dem komplexen YS-Medium

Kg, =0.0498 | gg,maz = 0.06 L | Yy/5, =35 | Ty s, =2h
Kg, =0.070 8 | ggyymaz = 0.053 | Yx/s, =32 | T 5, =8
Quelle: [53], S. 126

proportional zur OD angenommen werden kann, stellt die Betrachtung der OD an
dieser Stelle keine Einschréinkung dar. Die Anfangsbedingungen fiir die Simulation
sind

0Dy = 0.18, O, , = 0.5 g/1, Cg, oy = 0.55 g/1.

Optische Dichte

N w B ul
T
I

OD bei 725 nm

[

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
tinh

Glucosekonzentrationen

1
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
tinh

Bild 2.5: Vergleich der Messwerte (o) fiir die optische Dichte und die
Glucosekonzentration aus Experiment YS_Batch_A mit der
Simulation (—) des Modells fir Wachstum auf YS-Medium
(Gl. (2.23) — (2.25)) mit Parametern nach R. Stanka (Tab.
2.1).

Den simulierten Zeitverlaufen sind die Messwerte aus Experiment YS_Batch_ A ge-
geniibergestellt. Obwohl in weiten Bereichen eine gute Ubereinstimmung zu erkennen
ist, macht die Simulation die Grenzen der Modellvorstellung deutlich. So ist trotz
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des vollstandigen Verbrauchs der Kohlenstoffquellen nach ¢ = 15 h ein Anstieg der
Bakteriendichte zu beobachten. Moglicherweise bringen die Bakterien nachdem die
Glucose erschopft ist, Aminosduren als Kohlenstoffquelle in ihren Stoffwechsel ein.
Dieses Verhalten ist durch die einfache Modellvorstellung, die von lediglich 2 Sub-
straten ausgeht, nicht beriicksichtigt. Dies wirkt sich durch eine zu geringe simulierte
OD gegen Ende des Experimentes aus.

Die in Tabelle 2.1 wiedergegebenen Parameter ermoglichen es nicht, den Verlauf der
Glutaminsdure als Substrat S; zu simulieren. Um dies zu erreichen, wire eine ent-
sprechende Skalierung des Koeffizienten Yy, g , der maximalen Substratverbrauchs-
rate gs, maz sowie der Anfangskonzentration Cg, , notwendig. Da die vorliegenden
Parameter ohnehin nur fiir Experimente mit geringer Bakteriendichte gelten, ist die
Identifikation eines neuen Satzes von Parametern unumgénglich.

2.3.3.2 Parameter fiir hohe Biomassekonzentration

Bei Experimenten mit hohen Anfangskonzentrationen fiir die Substrate sowie fiir
Fed-Batch-Experimente ergeben Simulationen mit den in Tabelle 2.1 aufgefiihrten
Parameter fiir das YS-Modell keine Ubereinstimmung mit realen Messdaten. Es ist
allerdings moglich, einen neuen Satz von Parametern zu identifizieren, mit dem sich
gute Ergebnisse erzielen lassen. Exemplarisch sind nachfolgend die Messdaten aus
Experiment YS_Batch-C' mit einer Substratvorlage von 50 g/l Hefeextrakt und 10
g/1 Glucose den Zeitverldufen aus verschiedenen Simulationen gegeniibergestellt. Die
Ermittlung der Modellparameter erfolgt schrittweise.

Die Modellgleichungen (s. (2.23) — (2.25) auf S. 24)

Oy = (Yx/s, - qsy + Yxys, - as,) - Cx
.5'1 = _qsl ’ OX

Cs, = —as, - Cx

mit den Substratverbrauchsraten

Cs,

—_—  1=1...2
K5i+C’gi

q4s; = 45; max °

vereinfachen sich am Beginn eines Batch-Experimentes. Zu diesem Zeitpunkt liegen
die Substrate in hoher Konzentration vor, d. h. C5 > Kg, und Cg, > Kg,. Damit
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werden die Modellgleichungen ndherungsweise zu

Cy = \(YX/Sl “qSy,maz + Yx/8, - qsz,mazZ'Cf( (2.31)
=ptmas

Cs, = —4symaz - Cx (2.32)

Cs, = —Gspmaz - C (2.33)

deren Losung durch
Cx(t) =Cxy- ehmast (2.34)

gegeben ist.

20

15~

all

10+

\ 0 o © | I
5 10 15 20 25
tinh

o3

Bild 2.6: Vergleich der Messwerte fiir die Konzentration der Biomas-
se (o) aus Experiment YS_Batch_-C' mit dem Verlauf (—)
der Funktion (2.34).

Die Anfangskonzentration CX,U und die maximale Wachstumsrate fi,,q, sind durch
einen Vergleich der Funktion (2.34) mit Messwerten fiir die Konzentration der Bio-
masse zu ermitteln. Durch die Wahl von C %0 = 0.012% und Ll = 0.38% entsteht
eine Ubereinstimmung wihrend der ersten 17 h (s. Bild 2.6).
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Durch Einsetzen der Losung (2.34) in (2.32) bzw. (2.33) ergeben sich die Zeitfunk-

tionen fir die Substrate

Cf( 0

Cs, (t) = Cg,0 = qsymas - — - €"moe!
,LLT)’L(II
Cf( 0

Cs,(t) = Cg, 0 = qspman - — - et'mee!
Mma:c

Konzentration an Glutaminséure

0 1 1 1

0 5 10 15
tinh

Konzentration an Glucose + Saccharose

mmmmmm

tinh

Bild 2.7: Vergleich der Messwerte fiir die Konzentration der
Glutaminsdure (x) sowie der Summe der Konzentration der
Glucose und Saccharose (0) aus Experiment YS_Batch_C
mit dem Verlauf (—) der Funktionen (2.35) bzw. (2.36).

25

(2.35)

(2.36)

Auch die Identifikation der beiden maximalen Substratverbrauchsraten gsg, ma, und
Anfangskonzentrationen C'g ; mit ¢ = 1...2 ist anhand eines Vergleiches der Zeit-
verldufe (2.35) und (2.36) moglich. Wie in Abschnitt 2.3.2 erldutert, soll Cg die
Konzentration der Glutaminsdure und C'g, die Summe aus den Konzentrationen der
Glucose und Saccharose reprasentieren. Das Bild 2.7 zeigt, dass mit

mmol
gh

Cg,0=16 mmol/l | ¢s, maz = 0.48

1
% y  4Symazx = 0.48—

C§2,0 =14 A
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die Approximation der Messwerten fiir ¢ < 17 h gelingt.

Damit sind alle Anfangswerte sowie zwei wichtige Modellparameter bekannt. Durch
Auswertung der Gleichung (2.31) fiir die maximale Wachstumsrate folgt eine alge-
braische Beziehung zwischen den Ausbeutekoeffizienten:

Hmaz — YX/SQ 4S5, maz

Yx/s, = (2.37)

4s, ,max

Damit verbleiben lediglich 3 Modellparameter die anhand von Simulationen der Mo-
dellgleichungen (2.23) — (2.25) und Vergleichen mit den realen Daten identifizierbar
sind. Diese Vorgehensweise fiithrt zu dem in Tabelle 2.2 enthaltenen Parametersatz.
Auf die Verwendung von Verzogerungszeiten zur Modellierung der Lag-Phase kann
bei geeigneter Wahl der Anfangskonzentration der Biomasse verzichtet werden, wie
die nachfolgend aufgefiihrte Simulation zeigt.

Tabelle 2.2: Parameter des Modells fiir Wachstum auf dem YS-
Medium bei hohen Bakteriendichten

Kg, = 0.2mmol/1 \ 8y max = 0.48 mglhol \ Yx/s, = 0.45
Ks, =04% | gspmae =0.191 | Yx/s, =0.86

Fiir den Vergleich mit den Messdaten aus Experiment YS_Batch_C' gelten die oben
ermittelten Anfangsbedingungen:

Cgo=0.012 %, Cs, o = 16mmol/1, Cg , = 14% g/l.

In Bild 2.8 ist deutlich erkennbar, wie gut die Simulationen und die zugehorigen
Messwerte iibereinstimmen.

2.4 Entwicklung des definierten Mediums

Um eine erfolgreiche und alle wesentlichen Effekte beschreibende Modellierung des
Bakterienwachstums zu erreichen, sind Untersuchungen mit komplexen Ndhrmedien
unzureichend. Héufig ist deren Zusammensetzung nicht vollsténdig bekannt und va-
riiert von Experiment zu Experiment. Letzteres ist insbesondere bei der Verwendung
von Hefeextrakt im Nahrmedium der Fall. Abhilfe kann durch die Verwendung eines
definierten, rein synthetischen Nahrmediums geschaffen werden. Die damit einstellba-
ren definierten Rahmenbedingungen fiir das Bakterienwachstum sind Voraussetzung
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Bild 2.8: Vergleich der Messwerte (o) fiir die Konzentration der
Biomasse, der Glutaminsadure sowie der Summe der Kon-
zentration der Glucose und Saccharose aus Experiment
YS_Batch-C' mit der Simulation (—) des Modells (2.23)
— (2.25) mit Parametern nach Tab. 2.2.
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fiir eine Untersuchung des Stoffwechsels und eine Modellierung der das Wachstum
beeinflussenden Grofien [24].

Die in der Literatur angegebenen definierten Medien fiir die Kultivierung von Pho-
torhabdus luminescens erlauben lediglich geringe Wachstumsraten p mit grofien Ver-
dopplungszeiten t,; := % von mehr als 10 h gegeniiber f; < 2 h bei Verwendung
komplexer Nihrmedien [5]. Derartige Wachstumsraten sind insbesondere fiir Unter-
suchungen in kontinuierlicher Kultur sowie fiir industrielle Anwendungen zu gering.
Daher ist die Entwicklung eines definierten Mediums auf der Basis moglichst weniger

Bestandteile bei gleichzeitig ausreichend hoher Wachstumsrate notwendig.

2.4.1 Verbrauch von Aminosauren im YS-Medium

Der Bedarf an Aminoséduren iiber der Zeit bei Kultivierung von P. luminescens in
dem komplexen YS-Medium mit Hefeextrakt ist in Bild 2.9 zu erkennen. Zusétzlich
sind die optische Dichte (OD) — die hier als proportional zu der Konzentration der
Biomasse angesehen werden kann — und die Kohlendioxidproduktionsrate rco, in
der Reaktorabluft dargestellt. In Bild 2.10 sind die zugehorigen Konzentrationen von
Saccharose und Glucose im Niahrmedium dargestellt.®)

Es sind jedoch nicht alle Aminoséduren aufgefiihrt. Cystein und Ornithin sind nicht im
Medium nachweisbar. Die Konzentrationen von Aspartat, Arginin, Isoleucin, Lysin
und Phenylalanin nehmen bis zum Ende des Wachstums bei ¢ = 18 h nicht signifikant
ab. Im Gegensatz dazu sind die beiden Aminoséduren Serin und Glutamin bereits nach
t = 8 h bzw. t = 9.5 h vollstdndig verbraucht. Zu diesen Zeitpunkten sind leichte
Einbriiche in dem Verlauf der Kohlendioxidproduktionsrate erkennbar. Ein weiterer
Einbruch ist nach ¢ = 12.5 h sichtbar, wenn Tyrosin und Prolin nahezu erschopft
sind.

Ein grofier Einbruch in der Kohlendioxidproduktionsrate ist bei ¢ = 14 h zu erkennen.
Dies féllt mit dem vollstdndigem Verbrauch von Glutaminséure zusammen. Kurze
Zeit spater sind auch Threonin, Histidin und Valin sowie Glucose fast vollstandig
verbraucht. Dennoch wachsen die Bakterien weiter, bis auch Glycin und Alanin nicht
mehr nachweisbar sind.

Dies macht deutlich, dass P. luminescens in dem komplexen YS-Medium auf der
Basis von Glucose und Hefeextrakt viele der zur Verfiigung stehenden Aminoséuren
verbrauchen kann. Dies gilt nicht fiir Aspartat, Arginin, Isoleucin und Phenylalanin,
die nach ¢ = 18 h mit nahezu gleichen Konzentrationen im Ndhrmedium vorliegen wie
zu Beginn der Kultivierung. Dies legt nahe, dass vor allem Isoleucin und Aspartat

#)Um die Ubersichtlichkeit zu erhhen sind hier die Bilder 2.3 und 2.4 der Seiten 27 bzw. 28
erneut wiedergegeben.
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Bild 2.9: Konzentration der Aminosauren iiber der Zeit bei Wachs-
tum von P. luminescens im komplexen YS-Medium auf der
Basis von Hefeextrakt (Exp. YS_Batch_A).
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Bild 2.10: Konzentration von Saccharose und Glucose iiber der Zeit

bei Wachstum von P. luminescens in dem komplexen Y'S-
Medium

von P. luminescens synthetisiert werden konnen, da diese Aminosduren in grofien
Mengen in kristallinen Einschlussproteinen (CIP) der Bakterien zu finden sind [4].

Ebenso wird deutlich, dass sich das Vorhandensein von Serin, Glutamin und Tyrosin
giinstig auf das Bakterienwachstum auswirkt. Besonders stark wirkt sich jedoch die
Anwesenheit von Glutaminséure auf die Wachstumsrate von P. luminescens aus.

2.4.2 Ersatz des Hefeextrakts durch Aminosauren

Mit dem Ziel, den komplexen Bestandteil Hefeextrakt durch einzelne Aminosiuren zu
ersetzen, wurde eine Reihe von Experimenten in 100 ml Schiittelkolben mit je 50 ml
Basismedium durchgefiihrt. Das Basismedium enthielt (pro 1 destillierten Wassers):
0.55 g Glucose Monohydrat, 1.4 g NaH,PO,xH>0, 1.4 g NH,Cl, 0.75 g KCI, 0.28 g
NaySOy, 0.12 g MgCl,, 0.05 g CaClyx2H50, 0.0375 g NaCl, 0.0017 g FeCl3x6H50, 1
ml Spurenelementelosung und 10 ml Vitaminlosung.

Die Spurenelemente-Losung enthielt (pro | destillierten Wassers): 330 mg ZnCl,, 100
mg MnClyxH50, 238 mg CoClyx6H,0, 85 mg CuClyx2H20, 121 mg NagMoOy, 31
mg H3BO3 und 5 ml HC1 25 %.
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Die Vitaminlésung enthielt (pro 10 ml destillierten Wassers): 5 mg Cyanocobalamin,
4 mg p-Aminobenzoesdure, 1 mg Biotin, 10 mg Nicotinsdure, 5 mg Calcium-(D+)-
Pantothenat, 10 mg Thiaminchlorid-hydrochlorid.

Tabelle 2.3: Gehalt an Aminosduren in den FExperimenten in

Schiittelkolben

Nr. | Beschreibung Gehalt an Aminosduren (in mmol/1)

1.1 | AA 19 Ala3,Arg1.5,Asp1,GIn 2, Glu 3, Gly
1.2  His 0.7 ,lleu 1, Leu 1.8 , Lys 1 , Met
0.4,0rm0.2,Phel,Pro0.5, Ser 2, Thr
1, Trp 0.2, Tyr 0.7, Val 0.7

1.2 | AA 19 ohne Alanin, Gly- | Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Asp,

cin Arg, Met, Ileu, Leu, Phe, je 2.3 ; Trp, Tyr,
Lys, Orn, je 1
1.3 | 1.2 ohne Asparagin, Leu- | Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Arg,
cin und Phenylalanin Met, Ileu, je 3 ; Trp, Tyr, Lys, Orn, je 1
1.4 | 1.3 ohne Arginin und Me- | Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Ileu, je
thionin 4 ; Trp, Tyr, Lys, Orn, je 1

2.1 | AA 14 Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Arg,
Met, Ileu, je 3 ; Trp, Tyr, Lys, Orn, je 1

2.2 | AA 14 ohne Lysin Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Arg,
Met, Ileu, je 3 ; Trp, Tyr, Orn, je 1

2.3 | AA 14 ohne Tyrosin Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Arg,
Met, Ileu, je 3 ; Trp, Lys, Orn, je 1

2.4 | AA 14 ohne Ornithin Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Arg,
Met, Ileu, je 3 ; Trp, Tyr, Lys, je 1

2.5 | AA 14 ohne Tryptophan | Pro, Ser, Gln, Glu, Thr, His, Val, Arg,
Met, Ileu, je 3 ; Tyr, Lys, Orn, je 1

3.1 | AAG6 Ser, Glu, Met, Thr, je 7; Tyr, Lys, je 1

3.2 | AA 6 plus Histidin Ser, Glu, Met, Thr, His, je 7; Tyr, Lys, je
1

3.3 | AA 6 plus Histidin und | Ser, Glu, Met, Thr, His, Val, je 7; Tyr, Lys,

Valin je 1l

Die Kolben wurden geméfl Tab. 2.3 mit verschiedenen Aminosiuren vervollstandigt.
Vor der Sterilisation bei 121 °C fiir 30 min wurde der pH-Wert auf 7.0 eingestellt. Die
Glucose und die Vitamine wurden nach der Sterilisation iiber einen Membranfilter
(Porenweite 0,2 pm) zugegeben.

Die Kolben wurden mit je 1 % der Kulturfliissigkeit inokuliert. Die dazu verwendeten
Vorkulturen wurden in Kolben mit dem Medium AA 19 fiir 24 h kultiviert. Die
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Kolben wurden bei 25 °C inkubiert und mit 180 rpm geschiittelt (Schiittler Typ
3031, GFL, Deutschland). Es wurden nach t = 24 h und nach ¢ = 30 h Proben
entnommen und die optischen Dichte (OD) festgehalten.

Tabelle 2.4: optische Dichte (OD) bei 725 nm von Kulturen von P.
luminescens in Medien mit unterschiedlichem Gehalt an
Aminoséuren (s. Tab. 2.3) nach 24 h und 30 h Inkuba-
tion in Schiittelkolben.

Nr. | Beschreibung OD nach 24 h | OD nach 30 h
1.1 | AA 19 3 3.3
1.2 | AA 19 ohne Alanin und Gly- 2.6 3.2
cin
1.3 | 1.2 ohne Asparagin, Leucin 2.6 3.2
und Phenylalanin
1.4 | 1.3 ohne Arginin und Methio- 1.5 2.7
nin
2.1 | AA 14 2.2 2.8
2.2 | AA 14 ohne Lysin 1.4 2.3
2.3 | AA 14 ohne Tyrosin 1.3 2.2
2.4 | AA 14 ohne Ornithin 2.2 3.2
2.5 | AA 14 ohne Tryptophan 24 3
3.1 | AAG 2 2.4
3.2 | AA 6 plus Histidin 2.5 2.8
3.3 | AA 6 plus Histidin und Valin 2.5 2.8

Die OD nach 24 h und 30 h nach der Inokulation in das Basismedium, das mit den
verschiedenen Aminoséauren vervollstindigt wurde ist in Tabelle 2.4 zusammenge-
fasst. Falls zur Kultivierung von P. luminescens alle 19 Aminoséuren, die auch im
Hefeextrakt enthalten sind (Medium AA 19), zur Verfiigung stehen, wird eine OD
von 3.3 nach ¢ = 30 h erreicht. Diese wird auch dann erreicht, falls Alanin, Glycin,
Asparagin, Leucin und Phenylalanin nicht im Medium vorhanden sind (Medien 1.2
und 1.3). In dem Medium, in dem Arginin und Methionin fehlen (Medium 1.4), ist
die gemessene OD nach ¢ = 24 h deutlich niedriger.

Im zweiten Satz von Experimenten in einem Medium mit 14 Aminosduren (AA 14),
die denen im Experiment 1.3 entsprechen liegt die erreichbare OD nach ¢ = 24 h bei
2.2. Diese ist dramatisch niedriger, falls Lysin oder Tyrosin entfernt werden (Medium
2.2 bzw. 2.3), ist aber nahezu identisch, falls Ornithin oder Tryptophan weggelassen
werden (Medium 2.4 bzw. 2.5).

Im dritten Satz von Experimenten ist das Medium auf 6 Aminoséuren reduziert (AA
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6), was sich in einem Abfall der OD nach ¢t = 24 h auf 2.0 bemerkbar macht. Durch
Zugabe von Histidin (Medium 3.2) erhoht sich diese auf 2.5, wéhrend die Zugabe von
Valin (Medium 3.3) keinen messbaren Effekt zeigt.

Diese Experimente decken lediglich einen kleinen Teil der denkbaren Kombinationen
von Aminoséduren ab. Sie zeigen jedoch, dass es moglich ist, P. luminescens in einem
definierten Nahrmedium, das lediglich 7 Aminosduren enthélt, bei ausreichend hoher
Wachstumsrate zu kultivieren. Bei den 7 Aminosaduren, die dem Basismedium aus
Salzen, Vitaminen und Spurenelementen zugesetzt werden sollten, handelt es sich
um Serin, Glutaminsédure, Methionin, Threonin, Histidin, Tyrosin und Lysin.

2.5 Modell des Wachstums im definierten
Ndhrmedium (Amino-Modell)

Gegenstand dieses Abschnittes ist die Erarbeitung eines strukturierten Modells fiir
den Biomasseaufbau und den Substratverbrauch bei Kultivierung von Photorhabdus
luminescens in dem neu entwickelten definierten Medium (s. Abschnitt 2.4). Dieses
wird im weiteren Verlauf dieser Arbeit als Amino-Modell bezeichnet.

In dem, hinsichtlich der Komplexitét stark reduzierten definierten Medium (Amino-
Medium) ist eine Limitierung des Wachstums von P. luminescens zu beobachten, falls
die Aminosédure Tyrosin in zu geringer Konzentration vorliegt [50]. Der Schwerpunkt
der Modellierung liegt daher auf der mathematischen Beschreibung des Einflusses
von Tyrosin auf das Wachstumsverhalten. Die Betrachtung von Tyrosin ist von Be-
deutung, da diese Aminosdure nur in sehr geringen Konzentrationen von unter 2.2
mmol/l in dem wissrigen Nédhrmedium 16slich ist. Eine kontinuierliche Zufuhr von
Tyrosin wihrend der Wachstumsphase zur Erzielung hoher Bakteriendichten ist un-
erlésslich.

Weitere zu bilanzierende Substanzen sind die Aminoséduren Serin und Glutaminséure,
deren Vorhandensein im Kulturmedium die Wachstumsrate ebenfalls deutlich herauf-
setzt.

Das im folgenden aufgestellte Modell beriicksichtigt den Verbrauch von Tyrosin und
Glucose. Im Anschluss daran wird diese Modellstruktur auf den allgemeinen Fall fiir
N-Substrate erweitert, das als Grundlage fiir zukiinftige Arbeiten dienen kann.

2.5.1 Modellierung des Glucose- und Tyrosinbedarfs

Bei Abwesenheit von Tyrosin verringert sich die Wachstumsrate von P. luminescens
erheblich. Zudem ist davon auszugehen, dass ein zusétzlicher Bedarf an Kohlenstoff-
quellen fiir die Synthese dieses wichtigen Bausteins entsteht.
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Dieser Effekt ist zum Beispiel in Experiment Amino_Batch_A deutlich zu erkennen.
Hier wurde das definierte Medium mit 5 g/l Glucose angesetzt. Eine Limitierung
durch Mangel an Glucose ist daher erst zu einem sehr spéten Zeitpunkt zu erwarten.
Bis dahin sind bereits einige der Aminosduren wie auch das Tyrosin verbraucht.

Die Ergebnisse des Experimentes sind in den Bildern 2.11 — 2.14 dargestellt. Neben
der Biomasse und der optischen Dichte sind die Auswertung der Gasanalyse sowie
die Konzentrationen der Substrate dargestellt. Anhand des Verlaufs der Sauerstoff-
verbrauchsrate ro, ist ein Einbruch der Wachstumsgeschwindigkeit bei ¢ ~ 17 h
erkennbar. Zu diesem Zeitpunkt ist das im Medium vorgelegte Tyrosin vollstindig
verbraucht. Obwohl sich die Wachstumsrate der Bakterien stark verringert, ist ein
Anstieg des Verbrauchs der Glucose zu beobachten. Fiir ¢t < 17 h ist weniger als 1 g
Glucose notwendig um 1 g Biomasse aufzubauen. Nach dem Verbrauch von Tyrosin
werden die restlichen 3.5 g/l Glucose in lediglich 2.2 g/1 Biomasse umgesetzt.

Dieser Anstieg im Verbrauch von Glucose bei gleichzeitig verringerter Wachstumsge-
schwindigkeit ist mit dem bisher vorgestellten unstrukturierten Modellansatz nicht
beschreibbar. Im folgenden wird daher ein einfaches strukturiertes Modell vorgestellt,
mit dem die beobachteten Phidnomene mathematisch nachgebildet werden kénnen.

2.5.1.1 Stochiometrische Betrachtung

Die im Kulturmedium vorhandene Glucose sei mit S; und das im Medium vorliegende
Tyrosin sei mit Sy bezeichnet. Die Stoffe innerhalb der Zelle sollen denen im Medium
entsprechen, d. h. S; = S; und Sy = S5.

Die biotische Phase bestehe aus den zwei Komponenten X; und X,. Die zweite Kom-
ponente X5 soll das zum Zellaufbau zur Verfiigung stehende Tyrosin représentieren
wéhrend X alle iibrigen Bestandteile der biotischen Phase beinhaltet. Es kann davon
ausgegangen werden, dass der Anteil von X5 an der Biomasse verschwindend gering
ist, d. h. Xo <1 und X; =~ 1.

Der beim Aufbau von Biomasse verbrauchte Sauerstoff sowie das produzierte Kohlen-
dioxid sollen ebenfalls in die Modellierung eingehen. Der Sauerstoff wird als Substrat
S3 angesehen, welches in ausreichender Menge im Néhrmedium vorliegt. Ein Einfluss
des Sauerstoffpartialdrucks pOs im Medium auf die Geschwindigkeiten der folgenden
Reaktionen ist demnach vernachldssigbar. Das Kohlendioxid soll als Stoffwechsel-
produkt P; eingehen und beim Abbau von Glucose unter Verbrauch von Sauerstoff
entstehen.

Der Aufbau von Biomasse X erfolgt unter Verwendung des Bausteins Tyrosin X,
und dem Energietriger Glucose S; sowie von Sauerstoff S3 mit der Reaktion

1151 + 1393 +112Xe —— X1 + B Py (2.38)
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Bild 2.11: Exp. Amino_Batch_A: Optische Dichte (+) und Konzen-
tration (in g/1) der Biomasse (o).
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Bild 2.12: Exp. Amino_Batch_A: Konzentration (in g/1) der Glucose
(o) im Kulturmedium.
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Bild 2.13: Exp. Amino_Batch_A: Sauerstoffverbrauchsrate (oben)
und Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s
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Bild 2.14: Exp. Amino_Batch_A: Konzentration (in mmol/l) an
Glutaminsdure (o), Serin (*) und Tyrosin (X)
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Die Synthese von Tyrosin X5 ist ebenfalls unter Abbau von Glucose S; moglich:
Q151 + (2353 e V2,2 X2 + Ba1 Py (2.39)

Fiir den Fall, dass aus dem Kulturmedium aufgenommenes Tyrosin Sy vorliegt, kann
dieses als Baustein X, verfiighar gemacht werden:

395y —— 732X (2.40)

Die stochiometrischen Koeffizienten der Reaktionen seien so gewéhlt, dass oy =
Qg1 = agp = —1 gilt.®)

Die Aufnahme der Substrate soll in zwei Reaktionen erfolgen bei denen keine Um-
wandlungen stattfinden:

=~ Ts,1 =~ TSs,2
51 E— 51 52 I 52

Y

Die Ausschleusung von CO5 in das Medium erfolge ebenfalls ohne Umwandlung:

P, p
Mit

ergeben sich die folgenden stéchiometrischen Matrizen:

(-1 0 a3 Y1 Y12
A=1-1 0 ag3]; =10 72| ;
L 0 —1 0 0 3,2
[ B1.1
B=|Ba1]; Bp =1
| 0
(1 0
AS:_O 1 X FS:FPZO.

5)Diese Wahl der Koeffizienten erfolgt analog zu der Wahl der Koeffizienten fiir das YS-Modell.
Dort ermoglicht sie den direkten Vergleich der Koeffizienten mit den Parametern aus den Arbeiten
[53] und [28].



2.5 Amino-Modell 45

2.5.1.2 Reaktionskinetiken

Bei der Betrachtung der Tyrosinsynthese in dieser Form werden nicht die tatséch-
lichen zellinternen Regulationsmechanismen sondern lediglich stark vereinfachte Zu-
sammenhéinge nachgebildet.

Die Reaktionsgeschwindigkeit r fiir den Aufbau von Biomasse X in Reaktion (2.38)
soll von der Glucosekonzentration C'g in der abiotische Phase und der Konzentration
des als Baustein vorliegenden Tyrosins C'y, abhéngen

—r CS' CXQ
— "l,max * :
’ K1 +Cs Kip+ Cx,

T (241)

Eine Synthese von zellinternem Tyrosin X, unter Glucoseverbrauch soll nur bei ge-
ringer Konzentration von X, erfolgen. Zusétzlich soll die Reaktion sich verlangsamen,
wenn die Glucosekonzentration im Ndhrmedium zu gering wird.

Die Reaktionsgeschwindigkeit ro héingt damit von C'g und Cl, ab und ergibt sich zu

— CS' KQ’Q
— 2max * :
’ Ky1 +Cg Ko+ Cx,

9 (242)

Die Umwandlung des aus dem Medium aufgenommenen Tyrosins soll ebenfalls mit
einer einfachen Enzymkinetik nach Monod nachgebildet werden. Auch diese Reaktion
soll lediglich bei geringer Menge an X, innerhalb der Zelle stattfinden.

— CS« K3’2
— I'3,max :
K31 +Cg,  Kzo+ Cx,

rs (2.43)

2.5.1.3 Differentialgleichungssystem

Bei Kultivierung von P. luminescens im definierten Medium sind genau wie bei Ver-
wendung von komplexen Medien bisher keine verschiedenen morphologischen Formen
der Bakterien innerhalb eines Bioreaktors aufgetreten. Daher ist hier ebenfalls ein un-
segregiertes Modell ausreichend und lediglich die Konzentration C'y der insgesamt im
Bioreaktor vorliegenden Biomasse mit der Wachstumsrate p zu betrachten.

Analog zu Gl. (2.22) ergibt sich aus den stéchiometrischen Gleichungen und den
Reaktionsraten mit Hilfe der Beziehungen

dC's
Tx_ 0. 2.44

a hOx (2.44)
% =—rgC; und (2.45)
©Cr__,, Cy (2.46)

dt
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ein System gekoppelter Differentialgleichungen. Nach Gl. (2.10) (S. 21) gilt

0 0 "
p=elr=[1 1] [%’1 ] -2
Y12 V2,2 V3,2 rs

=(Ma+m2)ri+rere+vs2rs = (Y110 +M2) 11

Die Néherung fiir p ist zuléssig, da die Biomasse nahezu vollstéandig in X; ~ 1 enthal-
ten sein soll. Die Geschwindigkeiten, mit denen Tyrosin synthetisiert bzw. aufgenom-
men wird wirken sich daher nicht direkt aus. Allerdings besteht iiber die Abhéangigkeit
von 71 von Cy, eine starke Kopplung der Wachstumsgeschwindigkeit mit der Tyro-
sinkonzentration im Medium.

Die Raten der Substrataufnahme folgen nach Gl. (2.18) (S. 22)

-1 -1 0 1
re = —ATE = — 0 0 -1 - T9
arz azz 0 T3
1+ 172
= 7"3
—Q1371 — Q2372

Fiir die CO»-Produktion gilt

1
r'p = —BTE = - [ﬁl,l 52,1 0} © | T2
3

= —51,1 ™ = 52,1 T2

2.5.1.4 Modellparameter

Die Bestimmung der Parameter des hier entwickelten Modells fiir den Aufbau von
Biomasse unter Verbrauch von Glucose und Tyrosin (s. Abschnitt 2.5.1.3) ist anhand
von Mess- und Analysewerten moglich. Hierzu dienen exemplarisch die Daten des
Batch-Experimentes Amino_Batch_A.

Die stochiometrischen Parameter ergeben sich aus der Betrachtung des Bedarfs an
Substrat (s. Bild 2.11 u. 2.12). So folgt aus dem Aufbau von Biomasse fiir die Zeit
t < 17 h — wahrend die Tyrosinkonzentration ausreichen hoch ist — der Koeffizient

C~(t= 17 h) _OXO
’}/11: : %16
’ O§1<t:17 h)_CS'l,O

>
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Da keine Messdaten iiber die interne Konzentration von C'x, vorliegen kénnen, ist
71,2 nahezu frei wéhlbar. Es gelte

V1,2 == —0.01-v;; = —0.016
Damit folgt aus Bild 2.14
732 = 0.01

Die maximale Reaktionsrate 1y 4, ergibt sich aus der nahezu konstanten Wachs-
tumsrate der Bakterien wahrend der ersten 12 h des Experimentes zu

FLmas = 0.29 1/s

Die Reaktionsraten fiir die Tyrosinsynthese und -aufnahme seien etwa um den Faktor
drei grofler:

T2, maz = T3,maz = 1 1/S

Die Halbséttigungskonstanten K;; ergeben sich durch Minimierung der quadrati-
schen Abweichung der simulierten Werte fiir die Substrat- und Biomassekonzentra-
tionen von den gemessenen Daten. Auf die gleiche Weise ist der Parameter a4 3 be-
stimmbar.

Die Messdaten zeigen keinen zusétzlichen Sauerstoffbedarf fiir die Tyrosinsynthese
(s. Bild 2.13). Damit gelte

Qg3 1= 0
Das Verhéltnis des Sauerstoffbedarfs zur Kohlendioxidproduktion (RQ-Wert) ist bis
zum vollstéindigen Verbrauch der Glucose im betrachteten Experiment nahezu kon-

stant. Somit folgt

—Q13
0.8 ’

Bra =

Zusammen mit den Anfangsbedingungen aus den Analysewerten ergeben sich die in
Tabelle 2.5 aufgefithrten Parameter des strukturierten Modells.

Eine Simulation der Differentialgleichungen des Modells ergibt eine gute Uberein-
stimmung mit den gemessenen Daten. Dies wird besonders bei der Betrachtung der
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Tabelle 2.5: Paramter  fiir das  strukturierte  Modell  bei
Beriicksichtigung der Substrate Glucose S; und
Tyrosin S
stochiometrisch kinetisch H Anfangsbed.
ai3 | -0.136 mol-l/g || 71 max | 0.29 1/s Cxo | 0017 g/
Qg3 0 mol-1/g 92 ma 1.0 1/s Cx,0 0%
Pr1 | 85 mmoll/g || 73max 1.0 1/s Cs, 0 4.7 g/l
B2 0 mol-1/g K, 0.15 g/1 Cs0 | 1.8 mmol /1
V1,1 1.6 KLQ 0.001 05'3,0 1M
V1,2 -0.016 KQJ 0.15 g/l CIE',O 0M
V2,2 0.014 K272 1410_5
Y32 | 0.01 mmol/g || Ks; | 0.1 mmol/l
Kso 8.0-1074
Biomasse
5 T
b
- 3 I
0727
WL
o | | | | | |
0 5 10 15 20 25 30 35 40
Zeitinh
Zellinterne Tyrosinkonzentration
0.2 T T T
0.15 B
X 01 |
0.05 =
00 5‘3 1‘0 1‘5 2‘0 2‘5 3‘0 3‘5 40

Zeitinh

Bild 2.15: Vergleich der Konzentration der Biomasse Cy aus Exp.
Amino_Batch_A mit Ergebnissen einer Simulation (-) des
strukturierten Modells mit Parametern nach Tab. 2.5 so-
wie simulierter Anteil des innerhalb der Zelle verfiigharen
Tyrosins Cl,
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Glucosekonzentration im Medium

1 1 1

*

1
5 10 15 20 25 30 35 40
Zeitin h

Tyrosinkonzentration im Medium

mmol/l

Bild 2.16:

Zeitin h

Vergleich der Konzentrationen der Glucose Cg (*) und
des Tyrosins (o) aus Exp. Amino_Batch-A mit Ergebnis-
sen einer Simulation (-) des strukturierten Modells mit
Parametern nach Tab. 2.5
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Entwicklung der Biomasse in Bild 2.15 deutlich. Sowohl die Wachstumsgeschwindig-
keit, als auch die Ausbeute stimmen iiberein. Dies gilt ebenso fiir die Abnahme der
beiden Substrate Glucose und Tyrosin (s. Bild 2.16). Die Modellstruktur ist offen-
sichtlich geeignet, den erhthten Bedarf an Glucose nach Erschopfung des Tyrosins
bei gleichzeitig verringerter Wachstumsrate nachzubilden.

Der dazu angenommene Verlauf des Anteils des als Baustein innerhalb der Zelle
vorliegenden Tyrosins Cl, ist ebenfalls in Bild 2.15 dargestellt. Deutlich zu erken-
nen ist der iiber lange Zeiten konstante Verlauf, der sich durch die gegeniiber der
Wachstumsrate hohe Aufnahme- bzw. Syntheserate ergibt.

Der Vergleich der Simulation der Sauerstoffaufnahme und der Kohlendioxidproduk-
tion mit den realen Werten ist zufriedenstellend, macht jedoch die Grenzen der
Modellstruktur deutlich (s. Bild 2.17). Wéhrend der ersten 13 h des Experimentes
ist die Ubereinstimmung der Simulation mit den realen Daten bestechend gut. Die
Wachstumsrate der Mikroorganismen und die simulierte Wachstumsgeschwindigkeit
scheinen in dieser Phase tibereinzustimmen. Die darauf folgenden Einbriiche in den
Verbrauchs- und Produktionsraten sind jedoch nicht mit dem vorliegenden Modell be-
schreibbar. Offensichtlich sind zu diesen Zeitpunkten nicht im Modell beriicksichtigte
Substrate wie Serin verbraucht, wodurch sich eine Verringerung der Wachstumsge-
schwindigkeit ergibt.

Erst der Einbruch bei ¢ = 17, der mit dem vollstdndigen Verbrauch des Tyrosins
zusammenfillt, ist auch in den simulierten Verldufen erkennbar. Die anschlieBende
Wachstumsphase ist durch einen konstanten Verlauf der Respiration charakterisiert.
Dies ist mit dem vorliegenden Modell ebenfalls nicht beschreibbar, da die Losungen
des Differentialgleichungssystems auch nach vollstdndigem Verbrauch von Tyrosin
ein exponentielles Wachstum der Biomasse ergeben. Somit weisen die simulierten
Verlaufe deutlich hohere Werte auf als die auf Messwerten basierende Gasanalyse.

Wie schon in der Diskussion des unstrukturierten Modells fiir das Wachstum auf He-
feextrakt angesprochen, ist in der Modellvorstellung kein Wachstum und damit kei-
ne Respiration der Mikroorganismen ohne Kohlenstoffquelle moglich. In den realen
Daten ist jedoch auch ohne Glucose im Medium eine geringe Stoffwechselaktivitét
erkennbar, die jedoch zu keiner merklichen Erhéhung der Biomasse fiihrt. Interes-
sant ist der sichtbare Abfall der Respiration fiir ¢ > 35 h, der vermutlich auf den
vollsténdigen Verbrauch der Glutaminséure zuriickzufiihren ist (s. Bild 2.14 auf S.
43).

Die Simulationsstudie macht deutlich, dass die angenommene Modellstuktur mit der
Beriicksichtigung von Tyrosin und Glucose geeignet ist, die wesentlichen Effekte zu
beschreiben. Eine Verfeinerung der Modellvorstellung, d. h. die Einbeziehung weiterer
Substrate erscheint jedoch sinnvoll. Insbesondere die Verwendung der Messdaten aus
der Gasanalyse in modellgestiitzten Beobachterverfahren erfordert eine umfassendere
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Bild 2.17: Vergleich der Sauerstoffverbrauchsrate ro, und Kohlen-

dioxidproduktionsrate rco, aus Exp. Amino_Batch-A mit
Ergebnissen einer Simulation (-) des strukturierten Mo-
dells mit Parametern nach Tab. 2.5
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Modellvorstellung. Der folgende Abschnitt behandelt die Erweiterung der Modellglei-
chungen auf N-Substrate. Die Bestimmung der Parameter des erweiterten Modells
erfordert jedoch eine Reihe weiterer Experimente und sollte Gegenstand zukiinftiger
Untersuchungen sein.

2.5.2 Modell fir N Substrate

Nicht nur die Abwesenheit von Tyrosin setzt die Wachstumsrate von P. luminescens
deutlich herab. Auch das Fehlen einer oder mehrerer der iibrigen 6 Aminoséduren ver-
langsamt den Aufbau von Biomasse. Dies ist nicht nur an den in Abschnitt 2.4 be-
schriebenen Experimenten in Schiittelkolben erkennbar, sondern wird auch in Batch-
Experimenten deutlich. Zum Beispiel ist in Experiment Amino_Batch_A (s. Bild 2.11
— 2.14, S. 42ff) bei t ~ 13 h ein Einbruch in der Sauerstoffverbrauchsrate und damit
der Wachstumsrate sichtbar, der mit groler Wahrscheinlichkeit auf einen Mangel an
Serin zuriickzufiithren ist. Um diesen und &hnliche Effekte zu modellieren, soll das im
vorigen Abschnitt beschriebenen Modell auf den allgemeinen Fall von N Substraten
erweitert werden.

2.5.2.1 Stochiometrische Betrachtung

Die im Kulturmedium vorhandene Glucose sei weiterhin mit 51 bezeichnet. Si mit
i=2...N —1sollen die iibrigen, im Medium vorliegenden Substrate représentieren.
Die Stoffe ~innerhalb der Zelle sollen denen im Medium entsprechen, d. h. S; = 5}
und S; = S;.

Die biotische Phase bestehe aus den L = N —1 Komponenten X; und X; (i =2...L).
Die Komponenten X; sollen die fiir den Zellaufbau zur Verfiigung stehenden Substrate
reprasentieren wiahrend X; alle iibrigen Bestandteile der biotischen Phase beinhaltet.
Es kann davon ausgegangen werden, dass der jeweilige Anteil von X; an der Biomasse
verschwindend gering ist, d. h. X; < 1 und X; =~ 1.

Der zum Wachstum benoétigte Sauerstoff soll als Substrat Sy und das dabei entste-
hende Kohlendioxid als Stoffwechselprodukt P; eingehen.

Der Aufbau von Biomasse erfolgt unter Verwendung der einzelnen Bausteine, des
Energietragers Glucose und des Sauerstoff mit der Reaktion

1181 + NSy +712Xe 113Xz + o+ YL XL —— X1+ G Py (2.47)
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Die Synthese der Bausteine X; ist ebenfalls unter Abbau von Glucose moglich:

151 + aa NS e V2,2 X2 + Ba1 Py

3

az151 +aznSy ——  Y33Xs+ B3P
(2.48)

TL

ap1S oSy —— v, Xr + B P

Fiir den Fall, dass aus dem Kulturmedium aufgenommene Substrate vorliegen, kén-
nen diese als Bausteine X; verfiighar gemacht werden:

TL+1
arps129 —— V412X

.
apyasSs  —  Yr423Xs
(2.49)
T2 —
aor 115, —— Yor 11Xy
Die stochiometrischen Koeffizienten der Reaktionen seien so gewdhlt, dass a;; = —1

gilt (mit j =1...2L —1 und ¢ = 1...L). Die Aufnahme der Substrate soll in N
Reaktionen erfolgen bei denen keine Umwandlungen stattfinden:

& TS,i

Die Ausschleusung von CO, in das Medium erfolge ebenfalls ohne Umwandlung:

~  Tp1
P —— P

Mit
Si Sjl X4
S. - S X
Se= |71, 8=|7,x=|""
SN SN XN

und
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ergeben sich die folgenden stéchiometrischen Matrizen:

-1 0 0 --- 0 ainN] [ 51,1
-1 0 0 - 0 on Ba,1
-1 0 0 0 arn B
A= 0O -1 0 0 0 B = 0
0 0 -1 0 0 0
| 0 0 0 -1 0 | L 0 ]
(1,1 V1,2 71,3 ML
0 V2,2 0 0
0 0 V3,3 0
=10 0 0 YL.L ;
0 Vo412 0 0
0 0 VL+2,3 0
| 0 0 0 o 72L-1,L
[1 0 --- 0
01 --- 0
ASZ . . . ;szl;FS:FPZO.
_O 0 1

2.5.2.2 Reaktionskinetiken

Die Reaktionsgeschwindigkeit 7, fiir den Aufbau von Biomasse X in Reaktion (2.47)
soll analog zu (2.41) von der Glucosekonzentration C's in der abiotische Phase und
der Konzentration der als Bausteine vorliegenden Substrate C'x, abhéngen

Cs C C
L= Tlnas - e X (2.50)
K1+ Cg, Ko+ Cx, K+ Cx,
Eine Synthese von X; (i = 1...L) unter Glucoseverbrauch soll nur bei geringer

Konzentration C¥, innerhalb der biotischen Phase erfolgen.
Die Reaktionsgeschwindigkeiten r; hiingen daher von C's. selbst sowie der Glucose-
konzentration Cg, ab und ergeben sich zu
o= ) Cs ) Kip
i 1,max Ki,l T CS'I Kz’,2 + OX, )

(2.51)
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mit ¢ =2...L.

Die Umwandlung der aus dem Medium aufgenommenen Substrate soll ebenfalls mit
einer einfachen Enzymkinetik nach Monod nachgebildet werden. Auch diese Reaktion
soll lediglich bei geringer Menge an X; innerhalb der Zelle stattfinden.

CSi ) KL+z‘—1,2
Kriicig+ Cgi Krtici2+ Cx,

TLvi—1 = TL+i—1maz , (2.52)

miti=2...L.

2.5.2.3 Differentialgleichungssystem

Auch hier wird von einem unsegregierten Modell ausgegangen, bei dem die insgesamt
im Bioreaktor vorliegenden Biomasse mit der Konzentration C' 3 und der Wachstums-
rate p zu betrachten ist.

Analog zu Gl. (2.22) ergibt sich aus den stochiometrischen Gleichungen und den
Reaktionsraten mit Hilfe der Beziehungen

dC's

— . 2.
% =—rgC; und (2.54)
dC's
d—tP =—rpCx (2.55)

ein System gekoppelter Differentialgleichungen.
Nach Gl (2.10) (S. 21) gilt

p=e I'r
L

L L
=7 Z’Yu + Z(%z )+ Z(’YLH%'J “TL41-1)
i=1 i=1

i=1
L

N g V1
i=1

Wie zuvor ist die Nédherung fiir p zuléssig, da die Biomasse nahezu vollsténdig in
X7 = 1 enthalten sein soll. Die Geschwindigkeiten, mit denen Substrate synthetisiert
bzw. aufgenommen werden, wirken sich nicht direkt aus. Allerdings besteht iiber die
Abhéngigkeit von r; von Cy, (i = 2...L) eine starke Kopplung der Wachstumsge-
schwindigkeit mit den Substratkonzentrationen im Medium.
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Die Raten der Substrataufnahme folgen nach Gl. (2.18) (S. 22)

_ I _
Zi:l T

TrL+1

T2r—1

— S (ain i)

Fiir die CO5-Produktion gilt

&
T2
rp~—B'r=—1[81 fa1 ... Br1 0 ... 0]
Tor—1
:—51,17”1—ﬁ2,17“2—"'—6L,17’L

Eine Parameteridentifikation fiir andere als die drei Substrate Glucose, Tyrosin und
Sauerstoff ist anhand der fiir diese Arbeit zur Verfiigung stehenden Experimente nicht
moglich. Eine interessante Erweiterung, die in nachfolgenden Arbeiten betrachtet
werden konnte, stellt die Beriicksichtigung der Aminoséduren Serin und Glutaminséure
dar. Ebenso wichtig ist die Untersuchung der von P. luminescens gebildeten Stoff-
wechselprodukte. Dies gilt vor allem fiir die Beriicksichtigung der fiir die Symbiose
zwischen Bakterien und Nematoden wichtigen Produkte, zum Beispiel der Einschluss-

kérper (CIP).
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Online-Messtechnik

3.1 Einfiihrung

Die Erfassung charakteristischer Gréflen eines biotechnologischen Prozesses online
durchzufithren ist oft mit einem grofien Aufwand verbunden und in einigen Féllen
sogar iiberhaupt nicht moglich. Die zahlreichen hierzu einsetzbaren Messsysteme und
Verfahren lassen sich generell in vier Gruppen einteilen:

Klassische Prozesssensorsysteme

Hierunter fallen die in der biologischen und chemischen Verfahrenstechnik bewé&hrten
Inline-Prozesssensoren. Sie gehoren zur Standardausriistung von Bioreaktoren und
umfassen unter anderem Sonden fiir Temperatur, pH-Wert, Sauerstoffpartialdruck,
Tritbung sowie Messsysteme fiir Sauerstoff- und Kohlendioxidgehalt in der Zu- und
Abluft der Bioreaktoren. Die wihrend der Kultivierung von P. luminescens einge-
setzten Systeme sind in Abschnitt 1.3 und [53] detailliert beschrieben. Durch deren
Einbindung in ein Prozessleitsystem stehen die Messwerte online fiir eine weitere
Verarbeitung, zum Beispiel fiir die modellgestiitzte Gasanalyse 3.2.3, zur Verfiigung.

Biosensoren

Bei Biosensoren werden die biochemischen Eigenschaften eines Substrates (Rezeptor)
zur Messung und Detektion biotechnologischer Groflien ausgenutzt. Neben dem bio-
chemischen Rezeptor beinhalten sie in der Regel einen Wandler, um die biologische
Reaktion in ein messbares physikalisches Signal umzuwandeln.

Als Rezeptor kommen aufgrund ihrer Selektivitédt hdufig Enzyme zum Einsatz. Es
gibt allerdings auch Rezeptoren auf auf der Basis von Mikroorganismen, Antikorpern,
Nucleinsduren und pflanzlichen oder tierischen Zellen.

Wesentliche Nachteile der meisten Biosensoren sind eine zu geringe Standzeit und
mangelnde Temperaturbestidndigkeit. Ein in-situ Einsatz dieser System unter sterilen
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Bedingungen ist daher kaum moglich. Sie eignen sich jedoch als Detektoren in auto-
matisierten Analysesystemen, zum Beispiel Fliess-Injektions-Analysesystemen (FIA).
Bei der Kultivierung von P. luminescens kamen bereits Biosensoren auf der Basis des
Enzyms Glucoseoxidase in einem FIA-System zum Einsatz [53].

Automatisierte Analysesysteme

Eine grofie Zahl von Prozessgrofien ist nur mit Hilfe aufwendiger Analyseverfah-
ren bestimmbar. Dies ist insbesondere bei der Bestimmung der Substrat- und Pro-
duktkonzentrationen biotechnologischer Prozesse der Fall. Selbst wenn bereits Ana-
lysemethoden, zum Beispiel chromatographische Verfahren wie HPLC (Hochdruck-
Fliissigkeitschromatographie) oder GC (Gaschromatographie) zu einer offline-Be-
stimmung etabliert sind, bestehen zum Teil grofle Schwierigkeiten bei der online-
Anbindung an den biotechnologischen Prozess. Besonders hervorzuheben ist dabei
die Problematik der Probenahme und Filterung sowie lange Analysezeiten.

Die Anbindung eines Online-Glucose-Analysesystems (OLGA) an den betrachteten
Prozess ist in [53] beschrieben. Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine HPLC-Anlage
zur Analyse des Gehalts an Kohlehydraten und Aminoséduren der Kulturfliissigkeit
online an den Prozess gekoppelt.

Softwaresensoren

Eine elegante Moglichkeit zur Bestimmung schwer oder iiberhaupt nicht zugénglicher
Messgroflen ergibt sich durch den Einsatz modellgestiitzter Verfahren. Hierbei ist
dem realen Prozess ein Modell parallel geschaltet, das {iber geeignete Bewertungs-
funktionen mit Messwerten aus dem realen Prozess diesem angeglichen werden kann.
Ein Beispiel hierfiir ist der in Abschnitt 3.3 und [49] beschriebene Einsatz eines er-
weiterten Kalman-Filters zur Kombination der Messgrofien aus der automatisierten
Analytik und den Prozesssensoren.

3.2 Messtechnik bei der Kultivierung von P.
luminescens

3.2.1 Bestimmung der Biomasse
Die optische Dichte (OD) der Kulturfliissigkeit stellt ein Mafl fiir die enthaltene

Biomasse dar. Bei geeigneter Verdiinnung der Proben ergibt sich ein linearer Zu-
sammenhang zwischen der bei einer Wellenlédnge von 725 nm gemessenen OD795 1
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und der Konzentration der Biomasse [53]. Aus den Experimenten ergibt sich der
Zusammenhang

Cp = 0.47% - OD725 mm

Im Gegensatz zur Biotrockenmasse, aus der sich C'y berechnen lésst, ist die OD zur
Laufzeit des Prozesses mit Hilfe einer Triibungssonde sogar online bestimmbar.

Die Triibungssonde taucht direkt in die Kulturfliissigkeit ein und liefert kontinuierlich
Messwerte fiir die Triitbung im Bioreaktor. Die Messung der Triibung ist jedoch durch
Blasenbildung und Turbulenzen stark gestort. Damit ist der Messwert nicht nur von
der Biomasse und der Triibung durch feste Medienbestandteile sondern auch von
der Begasung und dem Stromungsprofil des verwendeten Bioreaktors abhéngig. Fiir
unterschiedliche Prozessumgebungen und Kultivierungsbedingungen ist daher jeweils
eine Kalibrierung anhand offline gemessener Daten erforderlich [19].

Die grofite Schwierigkeit liegt jedoch in der Tatsache, dass das Medium vor der
Messung nicht verdiinnt werden kann. Dadurch verringert sich die Auflésung der
Triibungsmessung bei hohen Konzentrationen der Biomasse erheblich. Die Umrech-
nung dieser nichtlinearen Kennlinie erfolgt mit Polynomen dritter Ordnung und ist
direkt in die Auswertelektronik des bei der Kultivierung von P. luminescens verwen-
deten Gerétes integriert.

3.2.2 Bestimmung der Substratkonzentrationen

Die Substratkonzentrationen stellen wesentliche, das Wachstum der Mikroorganis-
men beeinflussende Prozessgrofien dar. Thre Bestimmung ist jedoch aufwendig und
nur bedingt online durchfithrbar. Hierzu erfolgt die sterile Entnahme von Proben iiber
ein Membranfilter (Porenweite 0.2 pm) und anschlieBende Auswertung mit Hilfe ei-
ner automatisierten HPLC-Anlage (Hochdruck-Fliissigchromatographie). Die dabei
verwendeten Analysemethoden und Geréte unterscheiden sich nicht von den in Ab-
schnitt 1.3.4 aufgefiithrten offline-Verfahren.

Bei diesen Verfahren erfolgt eine zeitliche Auftrennung der einzelnen Medienbestand-
teile in der zu untersuchenden Probe iiber Trennsédulen. Dies bedingt lange Laufzeiten
und Spiilzyklen, so dass nur sehr geringe Abtastraten zu realisieren sind. Eine Be-
stimmung der Glucosekonzentration ist damit nur alle 30 bis 60 min durchfiihrbar.
Eine Analyse aller Aminoséuren erfordert inklusive Aufbereitung der Proben nahezu
130 min.(M)

(UDiese Zeiten lieBen sich durch eine Reduktion der Trennleistung des HPLC-Systems, zum Bei-
spiel durch Verkiirzen der Sdulenldnge verkleinern. Dies reduziert jedoch die Auflésung und Genau-
igkeit der Messung deutlich.
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3.2.3 Analyse der Zu- und Abluft der Kultur

Neben den Messdaten fiir die optische Dichte und fiir die Substratkonzentrationen
sollen auch die Analysen des Sauerstoff- und Kohlendioxidgehalts in Zu- und Abluft
als Informationsquelle genutzt werden, da diese einen Indikator fiir die Stoffwechse-
laktivitdat der Bakterien darstellen.

3.2.3.1 Messung der Kohlendioxid-Produktion

Die Kohlendioxid-Produktionsrate kann unter Beriicksichtigung weiterer Messdaten
aus dem CO,-Gehalt der Zu- und Abluft bestimmt werden. K. Lebert entwickelt
in [28] ein Messmodell aus der Betrachtung der Fliissig- und Gasphase sowie der
Phasengrenze. Daraus werden die fiir diese Arbeit notwendigen Ergebnisse im fol-
genden kurz zusammengefasst.

Uyou Gasphase 9, 20
—> e m—
ql,zu

Biomasse

Flissigphase

Bild 3.1: Austauschstrome zwischen den Phasen
Quelle: Lebert, [28]

Bild 3.1 zeigt die wichtigsten Austauschstrome zwischen der gasféormigen, der fliis-
sigen und der biotischen Phase. Wie in dem Bild angedeutet, kénnen die Kohlen-
dioxid-Produktionsrate rco, und die Sauerstoff-Verbrauchsrate ro, aus Bilanzen von
Austauschstromen berechnet werden.

K K\ K , d[CO
rco, = qim|[CO2); (1 + [H—i] + ﬁ) co, — Vi [ i 1l (3.1)
. dlO
70, = —Qm[O2)i + 10, — Vi 2] (3.2)

dt
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Dabei ist der pH-Wert durch die Konzentration der H*-Ionen
-~ mol
[HJr] =10 pH+3 F

beriicksichtigt. Fiir die Dissoziation von Kohlendioxid in Wasser lauten die Dissozia-
tionskonstanten

1 1
Ki=43-1074 20§ K, = 467107
m m

Da dem Bioreaktor keine Fliissigkeit zugefiihrt wird, vereinfachen sich die Gleichun-
gen (3.1) und (3.2) im Batch- bzw. Fed-Batch-Betrieb zu

. d|CO
rco, = Nco, — Vi | 7 2l (3.3)
. d|O
ro, = 1o, — Vi [df]l . (3.4)

Zur Berechnung von rco, und 7o, miissen die Strome durch die Phasengrenze nco,
und no,, die Konzentrationen in der Fliissigphase [COs]; und [Os]; bzw. deren Ab-
leitungen sowie das Volumen der Fliissigphase V; bestimmt werden.

3.2.3.2 Konzentrationen in der Fliissigphase

Die Konzentration an Sauerstoff erhélt man iiber die Messung des Sauerstoffpartial-
drucks in der Fliissigkeit

PO, -
Os2)i = ==Dg.cal¥0s.cal
[O,] Hogp% alYOq ¢

mit dem Normaldruck pgyca = 1.013 - 10° Pa und dem Anteil an Sauerstoff in der
Beliiftung go,,ca1 = 0.21 .

Die Henrykoeffizienten von Kohlendioxid und Sauerstoff kénnen der Literatur ent-
nommen werden [45]:

Hco, = 1.67-10° Pa Ho, = 4.4-10° Pa

Der Ubergang zu der molaren Form lflo2 bzw. Hc02 erfolgt iiber das Normalvolumen
V.

H=VyH
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Mit der Gaskonstante R = 8.3144 r;ilps und den Kultivierungsbedingungen Tempe-
ratur 7' = 298.15 K und Druck p = 1.093 - 10° Pa (vgl. Abschnitt 1.3) ergibt sich das
Normalvolumen aus dem idealen Gasgesetz zu

_RT 1

Vy = — =22.68— .
D mol

Im Unterschied zur Bestimmung von [O,];, steht weder die zu bestimmende Kon-
zentration von Kohlendioxid in der Fliissigphase noch der Kohlendioxidpartialdruck
direkt als Messwert zur Verfiigung. Die gesuchte Grofle kann aber iiber eine Mess-
gleichung aus dem k;a-Wert und dem Phaseniibergangsstrom fiir Kohlendioxid sowie
aus dem COs-Anteil in der Gasphase bestimmt werden:

hCOQ by .
COs|; = - 3.5
[COq); Vi kiaco, + flco, Yco, (3.5)

Der kja-Wert von Kohlendioxid kann iiber den wiederum aus einer Messgleichung
ermittelten k;a-Wert von Sauerstoff ausgedriickt werden.

kiaco, = Dcjokiao,
Ho,no,
Vz(pgﬂoz - pOng,calgoz,cal)

= Dc¢yo

Dabei wird die Konstante D¢ /o gleich 1 gesetzt.

Die Differentialquotienten der Konzentrationen werden zur Berechnung durch einfa-
che Riickwértsdifferenzen angenéhert.

d[COsJ; _ [COJi(t) — [COi(t — T)

prae T (3.6)
dlOs]; _ [Og]i(t) — [Og]i(t — Ts)
dt l ~ l TS l S (37)

3.2.3.3 Fliissigvolumen

Das Volumen der Fliissigphase V; nimmt mit der Zeit ab, da wéhrend des Experi-
ments Proben zur Bestimmung der optischen Dichte und der Substratkonzentratio-
nen entnommen werden. Unter der Annahme einer konstanten spezifischen Dichte des
Mediums von p; = 1 kg/1 | kann V; aus dem gemessenen Gewicht m des Bioreaktors
berechnet werden.

1
Vi=Vio+ E(m — my) (3.8)
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3.2.3.4 Molenstrome

Die fiir die Berechnung der Produktions- bzw. Verbrauchsrate nach den Gleichun-
gen (3.3) und (3.4) sowie des Kohlendioxidgehalts nach Gleichung (3.5) bendétigten
Phaseniibergangsstrome kénnen mit Hilfe der Begasungsrate ¢, ,, und dem Volu-
men des Gasraumes V,; aus den Messwerten fiir Kohlendioxid- und Sauerstoffanteil
in Gasphase und Zuluft bestimmt werden.

. ‘/g dg,zu gCOQ Zu(1 - :’-702) — gCOg<1 — QOZ zu) <
nco :—[— ’ : ~ — : —yco] 3.9
* Wn Vy 1 — Yo, — Yco, ’ (39)
V zZu Y zZu 1 -y — 1 -y zZu L
R0, = _g[%, Yoo, ( yCOQ) yO~2( Yco,, ) o 3/02} (3'1())
Vv LV 1 — 9o, — Yco,

Dabei werden analog zu den Gleichungen (3.6) und (3.7) die Differentialquotienten
iiber Riickwértsdifferenzen angenéhert.

_ Uco,(t) = Jco,(t — Ts)

T 3.11
: Jo, () — Jo,(t — T
o, = o2t ?OQ( 5) (3.12)
S

Das Volumen des Gasraumes V, ist dabei nicht konstant und kann aus dem Fliis-
sigvolumen V; (siehe Gleichung 3.8) und dem Gesamtvolumen des Bioreaktors Vierm
berechnet werden.

‘/;] = VFerm - VZ

Mit den Konzentrationen in der Fliissigphase, den Molenstrémen und dem Volu-
men der Fliissigphase stehen alle Groflen fiir die Bestimmung der Produktions- bzw.
Verbrauchsraten nach Gleichung (3.3) und (3.4) zur Verfiigung.

3.3 Kombination der Messungen durch
modellbasierte Verfahren

3.3.1 Problemstellung

In Tabelle 3.1 sind die online zur Verfiigung stehenden Messgrofien zusammen mit
einer qualitativen Bewertung ihrer Messunsicherheiten zusammengestellt. Dies ist
zum einen die optische Dichte der Kulturfliissigkeit, die in die Konzentration der
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Biomasse C'y umgerechnet werden kann. Sie ist mit einer Tritbungssonde, die direkt in
den Bioreaktor eintaucht, messbar. Damit stehen alle 5 min Messinformationen {iber
die Biomasse zur Verfiigung, die jedoch stark verrauscht sind — zum Beispiel aufgrund
von Blasenbildung. Ebenfalls alle 5 min erfolgt eine modellbasierte Auswertung der
Zu- und Abluft der Bakterienkultur. Auch die daraus resultierenden Messwerte sind
verrauscht.

Tabelle 3.1: Online zur Verfiigung stehende Messgrofien

Symbol ‘ Messgrofie ‘ Abtastzeit ‘ Messunsicherheit
Cx Konz. der Biomasse 5 min grof3
T4 total Sauerstoffverbrauchsrate 5 min grof3
TCOy total Kohlendioxidproduktionsrate 5 min grofy
Cs Konz. der Glucose 30-60 min klein
Cs,y ..o, Csy Konz. der Aminoséuren 140 min klein

Wesentlich genauer hingegen ist die Analyse von Proben, die steril aus dem Bioreak-
tor entnommen und mit einer HPLC-Anlage untersucht werden. Auf diese Weise ist
eine genaue und direkte Messung der Substratkonzentrationen moglich. Allerdings
ist diese Analyse mit lang andauernden Spiilzyklen des Probenahme- und Analy-
sesystems verbunden. Hinzu kommen lange Latenzzeiten. So liegt zum Beispiel der
Messwert fiir die Glucosekonzentration erst 15 min nach Entnahme einer Probe vor.
Eine vollstindige Analyse der Aminoséuren ist erst 120 min nach Probenahme abge-
schlossen.

Fiir sich allein betrachtet, ist jede dieser einzelnen Messgrofien ungeeignet, um eine
Prozessiiberwachung oder Regelung durchzufiithren. Eine Kombination aller Mess-
grofien unter Einbeziehung des in Form eines mathematischen Modells vorliegenden
a priori Wissens erlaubt jedoch eine sehr gute Schétzung der relevanten Zustands-
groffen. Die folgenden Abschnitte beschreiben, wie dies mit Hilfe eines erweiterten
Kalman-Filters realisiert ist.

3.3.2 Erweitertes Kalman Filter

Ein erweitertes Kalman-Filter basiert auf dem Kalman-Filter-Algorithmus fiir lineare
Systeme (s. [18], S. 182ff). Um das fiir lineare und zeitvariante Systeme anwendbare
Kalman-Filter auch fiir die Beobachtung nichtlinearer Prozesse einsetzen zu konnen,
approximiert man die nichtlineare Prozessbeschreibung durch eine Taylorentwicklung
erster Ordnung.
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Im folgenden wird eine nichtlineare Systembeschreibung

i(t) = f(z(t) + g(ult)) + w(t) (3.13)

mit dem Zustandsvektor x € R™ und dem Steuervektor u € RP zugrundegelegt.
Der Vektor w(t) € R™ stellt einen mittelwertfreien Rauschprozess mit Gauf’scher
Amplitudenverteilung und der Kovarianzmatrix Q(t) dar, so dass gilt

E{wt)w (1)} = Q) - dalt = 7)
wobei d; die Diracsche-Deltafunktion darstellt.®

Da die Messwerte nur zu diskreten Zeitpunkten ¢, verfiigbar sind, zum Beispiel nach
Entnahme und Analyse von Proben aus der Kulturfliissigkeit, gilt fiir das Messmodell

Yy, = Iy (z(tr)) + 2y, mit y, € R™ | (3.14)

wobei h;, eine nichtlineare Funktion der Zustandsgréfien und v, € R™ einen mit-
telwertfreien, weiflen Rauschprozess mit Gaufy’scher Amplitudenverteilung und der
Kovarianzmatrix

. 0 fir7#0
E{vuy,} = R(t) - 0(7) , mit 0(7) = { 1 firr i 0

darstellt.

Integriert man formal die Systemgleichungen (3.13), ausgehend von einem Anfangs-
wert x(tg_1), so ergibt sich

g(t)zg(tkl)—ir/t i(g(T))deL/ g(g(r))dr—l—/ w(r)dr . (3.15)

k te—1 te—1

Durch Erwartungswertbildung und Differentiation folgt hieraus

S B} = B {7} + gult) = F(t) + g(ulr) (3.16)

(2)Die Diracsche-Deltafunktion (Impulsfunktion) §4(t—t) ist anschaulich als Grenzfall eines Recht-
eckimpulses der Breite T' und der Hohe % an der Stelle t = t; interpretierbar

Salt — to) = Jim - [u(t — to) — u(t — to — )

Fiir eine stetige Funktion s(t) gilt:

b .
_ | s(to) falls ¢o innerhalb (a,b)
/a s(t)a(t tO)dt_{ 0, falls ¢, auBerhalb (a, b)
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mit der Anfangsbedingung

Efa(tya)} = &(te)

Eine dhnliche Betrachtung fiihrt auf die Differentialgleichung der Kovarianzmatrix

P(t) des Schétzfehlers

Durch die Definition
P(t) = E{Z(H)Z" (1)} (3.17)

erhalt man im Intervall ¢, <t < t; (mit z(¢) aus Gleichung (3.15))

P(t) = 2ofT — &fT + J2T — fiT + Q1) . (3.18)

Um einen praktikablen Schétzalgorithmus zu erhalten, muss das nichtlineare Pro-
zessmodell approximiert werden. Mit einer Taylorentwicklung um den zuletzt ermit-
telten Schitzwert z(t) folgt aus

A of
fla(t) = f(&(t) + 5=

=lz=3%

(z(t) — () + ... (3.19)

nach Bildung des Erwartungswerts

f®) = f@@)+0+... . (3.20)
Fiir eine Taylorentwicklung 1. Ordnung gilt

fla() = f(&(1)

Entsprechend ergibt sich fiir die Differentialgleichung der Kovarianzmatrix des Schétz-

fehlers
P(t) = F(&(1))P(t) + P()F" (£(t)) + Q(t) (3.21)

mit der Jacobi - Matrix

of (x
Fay = L) . 52

z(t)=L(t)
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Wie im linearen Fall besteht der Kalman-Filter-Algorithmus auch im nichtlinearen
Fall aus einem Pradiktions- und einem Filterschritt. Solange kein neuer Messwert
vorliegt, werden im sogenannten Pradiktionsschritt die Zustandsgleichung

>

() = f(&(t) + g(u(t))

und die Differentialgleichung der Kovarianzmatrix des Schétzfehlers (3.21)
P(t) = F(&(t))P(t) + P()FT(&(1)) + Q(t)

im Intervall t,_y <t <t integriert.

Trifft zum Zeitpunkt ¢t = ¢, ein neuer Messwert ein, so wird der sogenannte Filter-
schritt durchgefiihrt. Der a posteriori Schétzvektor ergibt sich aus einer Linearkombi-
nation von a priori Schéatzvektor Z(—) = Z(tx) und dem neu eingetroffenen Messwert

Yy,
Ly (+) = 24 (=) + Kily, — hi(dx(=))] (3.23)

Dies erfolgt unter der Mafligabe, dass die a posteriori Kovarianz des Schétzfehlers
minimiert werden soll. Im Pradiktionsschritt vergrolert sich somit die Kovarianz des
Schétzfehlers und reduziert sich im Filterschritt. Bezeichnet man mit Py(—) die a
priori und mit Py(4) die a posteriori Kovarianz des Schétzfehlers, so ergeben sich die
in Tabelle 3.2 aufgefiihrten Filtergleichungen [18].

3.3.3 Erweitertes Kalman-Filter als Beobachter

3.3.3.1 Beobachtbarkeit

Ein nichtlineares System ist in zy beobachtbar, wenn jeder Anfangszustand x, in
einer Umgebung X, von xy bei bekannten Eingangsgrofien u(t) und Ausgangsgrofien
y(t) von jedem anderen Zustand x; € X, unterschieden werden kann.

Die in dieser Arbeit vorgestellten Modelle fiir das Wachstum von P. luminescens
sind differentiell flach, wie in Kapitel 4 gezeigt wird. Differentiell flache Systeme sind
immer vollstéindig beobachtbar, so dass an dieser Stelle keine weitere Uberpriifung
der Beobachtbarkeit notwendig ist.

Fiir das YS-Modell, das ein Wachstum auf Hefeextrakt beschreibt, findet sich ein
weiterer Nachweis der Beobachtbarkeit in [6] (S. 36ff).
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Tabelle 3.2: Zusammenstellung der Gleichungen des erweiterten
Kalman-Filters
Systembeschreibung
Systemgleichung &(t) = f(x(t)) + g(u(®) +w(t) ;  w(t) ~ N0, Q(1)):
z,weR";ueRr
Messgleichung  y, = hy,(z(t))) + vy, ; v(t) ~ N(0, R(t)) ;
Yy, €R"E=1,2,...
Pradiktionsschritt
Zustand 2(t) = f(&(t)) + g(u(t))
Fehler- P(t) = F(z(t))P(t) + P)FT(2(t)) + Q(t)
Kovarianz
o1 ST <tp; 2(th-1) = &1 (+) 3 P(te-1) = Pp-1(+)
Filterschritt
Zustand Ty (+) = 24 (=) + Kk[ﬂk — by (21.(-))]
Kovarianz
Kalman- K = Po(=)HT (2(=)) [Hily (<) Po(=) HE (i4(—)) + Ri] ™
Verstarkung
Definitionen
Jacobi- FEO) = 0|y @) = 505
Matrizen z(t)=2() (tr) =25, ()
GauB- z(t) ~ N(z,5(t))
Verteilung
z(t) ist ein n-dimensionaler Zufallsvektor mit dem
Mittelwert z, der Kovarianz Z(t) und der
Verteilung f = 7(277)”/12‘Z‘1/26_1/2(5_§)T271(5_@

Quelle: Gelb, [18], S. 189
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3.3.3.2 Realisierung

Bei der Kultivierung von Bakterien handelt es sich um einen langsamen Prozess. Die
Taktrate, mit der Messwerte eintreffen betragt 1/(300 s). Bei einer derartig niedrigen
Taktrate ist es moglich, den Kalman-Filter-Algorithmus bei jedem Taktschritt fiir
den gesamten Zeithorizont einer Fermentation (0 < ¢ < 60h) auszuwerten. Auf diese
Weise konnen auch Messwerte mit grolen Latenzzeiten, die vor allem bei der HPLC-
Analyse auftreten, korrekt eingebracht werden. Zusétzlich erhélt man eine Pradiktion
fiir den Prozessverlauf, deren Zuverlassigkeit mit zunehmender Prozesszeit steigt.

In den im vorigen Abschnitt aufgefithrten Gleichungen wurde davon ausgegangen,
dass sdmtliche Messwerte zeitgleich eintreffen. Dies bedeutet, dass sich die Messglei-
chungen h, (z(tx)) und deren Linearisierungen Hy (&, (—)) nicht &ndern. In der Praxis
ist bei biologischen Systemen jedoch eine simultane Aufnahme der Messwerte nur
schwer realisierbar. In diesen Féllen bietet sich der Einsatz von schaltenden Beobach-
tern oder von Kalman-Filtern fiir gemischte diskrete und kontinuierliche Messwerte
an [34][10].

Bei dem hier betrachteten Prozess kann mit Hilfe der Gasanalyse sichergestellt wer-
den, dass der Messvektor ¥, zu jedem Abtastzeitpunkt ¢, vollstdndig vorliegt. Dies
ist im folgenden fiir das YS-Modell fiir Wachstum auf Hefeextrakt gezeigt. Mit Hilfe
der Gasanalyse ist es moglich, die Konzentration der einzelnen Substrate alle 5 min
zu berechnen, jedoch mit geringer Genauigkeit. Zusétzlich wird die Glucosekonzen-
tration mit Hilfe der Online-HPLC bestimmt, allerdings aufgrund des aufwendigen
Analyseverfahrens nur alle 30 bis 60 min.

Im Kalman-Filter ist lediglich die unterschiedliche Genauigkeit der Messwerte zu ge-
wichten. Je nachdem, welcher Messwert eintrifft, ist die Kovarianzmatrix des Messrau-
schens Ry, entsprechend anzupassen. Diese wird im Filterschritt (3.23) so gewéhlt,
dass den Messwerten aus der HPLC-Analyse ein grofieres Vertrauen geschenkt wird
als den aus der Gasanalyse und Messung der Triibung generierten Werten.

Fiir die Aufbereitung der Messwerte ergibt sich damit folgendes Vorgehen:

1. Messung der Konzentrationen der Biomasse C'y iiber die Triibung des Kultur-
mediums.

2. Bestimmung der Sauerstoffverbrauchrate ro, ot @us der modellgestiitzten Gas-
analyse.

3. Berechnung von Cz und Cg, durch numerische Integration der Gleichungen
(2.28) und (2.29) (alle 5 min). Die in den Gleichungen auftretenden Sauer-
stoffverbrauchsraten ro, ¢, und ro,s, folgen geméf (2.27) und (2.30) aus dem
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uq, u . r,
l 2| Bakterien-|o20a ) Gas-
kulktur | analyse
sterile
Probe , HPLC
analyse

l+AM_§T

.| Kalman- S1, Sp, X
Filter

v

Bild 3.2: Blockschaltbild des Prozesses mit Analytik und Kalman-
Filter

Messwert 70, tota; Und der Wachstumsgeschwindigkeit C ¢ der Biomasse, die sich
durch numerische Differentiation ergibt:

1 )
T02,51 = Ki— K, <Cj< — K Toz,tomz) (3.24)
1

m <—C)~( + K1 7’02715013&[) (325)

T02,8; =

. Bestimmung der Konzentration der Glucose C'g, durch Probenahme und HPLC-

Analyse

. Diese Informationen werden je nach Quelle, d. h. Gas- oder HPLC-Analyse

mit unterschiedlichen Kovarianzmatrizen Rg,s bzw. Rpprc dem erweiterten
Kalman-Filter zur Berechnung der a posteriori Schitzwerte zugefiihrt (s. Bild
3.2).

Als Beispiel sei hier der Einsatz des Kalman-Filters bei Experiment YS_Batch_A
aufgefiihrt. Dabei handelt es sich um eine Batch-Kultivierung mit komplexem Medi-
um in dem 10 1 fassenden Bioreaktor. Es waren die modellgestiitzte Gasanalyse, die
Tritbungssonde und das HPLC-System online angekoppelt. Auf diese Weise standen
Messwerte fiir die Konzentration der Biomasse und der Glucose sowie die Sauer-
stoffverbrauchsrate zu den oben beschriebenen Zeitpunkten zur Verfiigung. Mit dem
erweiterten Kalman-Filter konnte zur Laufzeit der aktuelle Zustand der Bakterien-
kultur geschétzt werden. Details zu der Programmierung mit Hilfe der numerischen
Softwarepakete Matlab und Simulink und dem Datenaustausch mit dem Prozesslei-
tsystem sind in [6] aufgefiihrt.
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Das zugrunde liegende mathematische Modell ist das YS-Modell mit den drei Sy-
stemzustanden

mit den Substraten Glutaminséure (S;) und Glucose (S2). Als Kovarianzmatrix des
Prozessrauschens dient

0.001 0 0
Q=] 0 000l 0
0 0 0.001

Die Kovarianzmatrix des Messrauschens weist ebenfalls Diagonalform auf. Falls die
Messwerte auf der Gasanalyse basieren, sind die Messunsicherheiten grof3. Dies wird
durch die Wahl der Matrix

1 0 0
Rgas =10 0.01 0
0 0 0.01

beriicksichtigt. Liegen Werte fiir die Konzentration der Glucose aus der HPLC-
Analyse vor, verringert sich die Messunsicherheit. In diesem Fall wird

1 0 0
Ryprc:= [0 001 O
0 0 0.001

verwendet. Anfangswerte der Kalman-Verstarkung und der Kovarianz des Schéatzfeh-
lers sind

Bei den in den Bildern 3.3 und 3.4 dargestellten Zeitverldufen wird die Leistungs-
fahigkeit des Kalman-Filters als Beobachter deutlich. Den geschétzten Verldufen sind
die Ergebnisse der offline durchgefiihrten Analysen gegeniibergestellt.
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Geschatzte und gemessene Konzentration der Biomasse
T T T T T

Zeitinh

Bild 3.3: Vergleich der offline gemessenen (o) und online geschétzten
Werte fiir die Konzentration der Biomasse C'y beim Ein-
satz des Erweiterten Kalman Filters (YS_Batch_A)

Es zeigt sich, dass die Schéatzung der Biomasse sehr gut gelingt. Lediglich in dem vom
mathematischen Modell nicht beschriebenen Bereich fiir ¢ > 14 h ist eine Abweichung
erkennbar. Dies ist nicht verwunderlich, da in der Modellvorstellung kein Wachstum
der Mikroorganismen ohne Substrat moglich ist. Offensichtlich sind die Bakterien in
der Lage, auch die nicht im Modell beriicksichtigten Aminosduren zu verwerten.

Es zeigt sich zudem, dass neben der Schitzung der Glucosekonzentration auch die
nicht online gemessene Konzentration der Glutaminsdaure gut geschétzt wird. Deut-
lich erkennbar ist die starke Korrektur des pradizierten Zeitverlaufs beim Eintreffen
eines neuen Messwertes von der HPLC-Analyse.

Dies macht deutlich, wie sinnvoll der Einsatz des erweiterten Kalman-Filters zur
Kombination der unterschiedlichen, online verfiigharen Messwerte ist.
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Geschatzte und gemessene Konzentration der Glutaminsaure

S, in mmol/l

0 L L L L L L 10
0 2 4 6 8 10 12 14 16
Zeitinh

Geschétzte und gemessene Konzentration der Glucose
1 T T T T T

09 b

0 I I I I I I I

0 2 4 6 8 10 12 14 16
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Bild 3.4: Vergleich der offline gemessenen (o) und online geschétzten
Werte fiir die Konzentration der Substrate beim Einsatz
des erweiterten Kalman Filters (YS_Batch_A)



Kapitel 4
Flachheitsbasierte Untersuchung

4.1 Einfiihrung

Das folgende Kapitel ist eine kurze Einfithrung in die Theorie differentiell flacher Sy-
steme. Dies sind Systeme gewoOhnlicher nichtlinearer Differentialgleichungen, deren
besondere Eigenschaft die Existenz virtueller Ausgénge, sogenannter flacher Ausgén-
ge ist. Diese flachen Ausgénge beinhalten die volle Information iiber die Dynamik
des Systems. Bei derartigen Systemen ist es moglich, den Verlauf der abhéngigen Va-
riablen, d. h. der Systemzustéinde und Systemeingénge, aus dem Verlauf des flachen
Ausgangs und dessen Ableitungen zu bestimmen ohne die Systemdifferentialgleichun-
gen explizit, zum Beispiel durch Integration zu lésen [16][46].

Eine, sich aus dieser Eigenschaft ergebende Anwendung, besteht in der Berechnung
der Eingéinge des Systems aus vorgegebenen Trajektorien fiir den flachen Ausgang.
So entworfene Steuerungen sind jedoch anféllig fiir Storungen und Modellunsicherhei-
ten, so dass der Einsatz von Trajektorienfolgeregelungen unerlésslich ist. Aufgrund
der Tatsache, dass alle flachen Systeme durch eine Zustandsriickfithrung exakt linea-
risierbar sind, bieten sich hier vielfaltige Moglichkeiten.

Neben der Definition der Flachheit und der daraus abzuleitenden Eigenschaften, soll
in den folgenden Abschnitten auch auf die Planung von Trajektorien und den Entwurf
von Folgeregelungen eingegangen werden. Hierzu wird die Eigenschaft der Flachheit
fiir die beiden in Kapitel 2 aufgestellten mathematischen Modelle fiir den Wachs-
tumsprozess von Photorhabdus luminescens in verschiedenen Ndhrmedien nachge-
wiesen.

4.2 Definition der differentiellen Flachheit

Differentielle Flachheit ist ein von M. Fliess, J. Levine, Ph. Martin und P. Rouchon
im Jahre 1992 eingefiihrtes Konzept [16], das sich auf unterbestimmte Systeme ge-
wohnlicher Differentialgleichungen bezieht.
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Ein allgemeines System von gewohnlichen, nichtlinearen Differentialgleichungen der
Ordnung o kann in der Form

Si(t,2,2,2,...,29)=0 |, i=1...n—m (4.1)

angegeben werden. Dabei sei S; eine C'*°-glatte Funktion, ¢ sei die unabhéngige Va-
riable (fiir gewohnlich die Zeit) und z = [2y,...,2,|7 € R" beinhalte die abhingigen
Variablen und damit alle zur Systembeschreibung verwendeten Grofien. Diese, im
folgenden als Systemgrofien bezeichneten Variablen, umfassen z. B. Zustandsgrofien
und EingangsgroBen des Systems. Die Schreibweise 2z steht fiir die u-te Ableitung
von z nach der Zeit ¢, mit 2" = z und z® = 2. Die Zahl m > 1 steht fiir die Zahl
der Gleichungen um die das System unterbestimmt ist. )

Definition 1 Das durch (4.1) gegebene System heifst (differentiell)® flach, falls Va-
riableny = [y, .. Ym)T existieren, die durch Funktionen der Systemgrdfien und deren
Ableitungen gegeben sind, d. h.

yi=bi(z, 2 %...,2%) i=1...m,BeN, (4.2)
und die folgenden zwei Bedingungen erfiillen:

1. Alle Systemgrifien, d. h. die Komponenten von z, konnen (lokal)® durch Y
und dessen Zeitableitungen ausgedriickt werden:

2=y 8,..,y?) j=1...n,6€N. (4.3)

Dies qilt damit auch fiir alle Zeitableitungen von z und sdmtliche Funktionen
dieser Grafien.

2. FEs existiert keine Differentialgleichung der Form

Ry, 9,...,y) =0 ,y€eN, (4.4)

die Komponenten von y miteinander verkniipft, d. h. y ist differentiell un-

abhingig. Diese Forderung ist dquivalent zu der Bedingung, dass die Anzahl

(U Der Fall m = 0 — also der Fall eines autonomen Systems — ist bei der Betrachtung der Flachheit
nicht von Bedeutung.

(2)Die Bezeichnung , differentiell* wird gewihlt, da lediglich Differentiationen und keine Integra-
tionen zur Berechnung der Systemgrofien aus dem flachen Ausgang benétigt werden.

(3)Nach dem Satz iiber implizite Funktionen ist die Angabe von Funktionen nach Gleichung (4.3)

im allgemeinen nur lokal méglich. Zudem treten nicht selten Singularitéiten in den Transformationen
(4.2) und (4.3) auf.
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der Komponenten von y der Anzahl m von Gleichungen entspricht um die das
System unterbestimmt ist

dim(y) = m. (4.5)

Die Variablen y = [y1, . .. ,Ym)T werden als flacher Ausgang des Systems bezeichnet.

Die Flachheit ermoglicht es, anhand von vorgegebenen Kurven y(t) in R™ mittels
(4.3) die Losungen z(t) der Systemdifferentialgleichungen (lokal) zu berechnen. Die
Bedingung 2 stellt sicher, dass die Zeitverlaufe fiir die Komponenten des flachen
Ausgangs unabhéngig voneinander gewahlt werden kénnen. Allerdings ist die Wahl
des flachen Ausgangs nicht eindeutig. Mit Gleichung (4.3) lassen sich zwei flache
Ausgénge ohne Integration ineinander umrechnen, da sie jeweils nur von den Sy-
stemgrofien und deren Ableitungen abhéngen (s. (4.2)).

Bei der Untersuchung flacher Systeme und insbesondere bei dem Nachweis der Exi-
stenz flacher Ausgénge ist die Anwendung des Satzes iiber implizite Funktionen aus
der Analysis sehr hilfreich.

Dieser gibt Auskunft iiber die eindeutige Auflosbarkeit von Funktionen f(z,y) = 0
nach y. Die folgende Fassung entspricht dem Satz 6.15 aus [7], S. 506ff. Ein Beweis
dieses Satzes findet sich in [55] S. 300-303.

Satz 1 (iber implizite Funktionen, allgemeiner Fall)

Durch

fl (-le"axmayl"'yn)

I~

(,y) =[x, T Y1 Yn) =

fo (@1, oo Ty Y1 oY)

sei eine stetig differenzierbare Abbildung auf einer offenen Menge D C R™" in R"
beschrieben. Die Variablen werden zu folgenden Vektoren zusammengefasst:

1

L1 hn
Tr = y: . £ = .’L‘m
B I I
Tm Ym .
LYm |
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Fiir einen Punkt FO] € D gelte

20
J(zo,y,) =0
Ferner sei die Matrix

dfi
I, (&0, y,y) = {Ti(go’go)} .

<
k<n

—
INIA

requldr.

Damit folgt:

1. Es gibt eine Umgebung U C R™ von z, und eine Umgebung V' C R™ von Y,

mit der Eigenschaft: Zu jedem x € U existiert genau einy € V. mit

flz,y) =0

Jedem z € U st auf diese Weise genau ein y € V zugeordnet. Die dadurch
definierte Abbildung g : U — V' erfiillt also

fla,g(x) =0 firale z€U |,

2. g ist stetig differenzierbar, und es gilt fir jedes x € U

i L& v @y o y=g@) .

mit den Abkiirzungen

Ok )
[f’yk e

dfi
ix(g’g) = [8;; (E,g)] 1<i<n

f,(@y) =
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4.3 Flachheitsbasierte Analyse der
Wachstumsmodelle

4.3.1 Flachheit des YS-Modells

Das in Abschnitt 2.3 beschriebene formalkinetische Modell (YS-Modell) fiir das Bak-
terienwachstum auf Hefeextrakt und Glucose ist differentiell flach, wie im folgenden
gezeigt werden soll [51]. Das YS-Modell besteht aus Bilanzgleichungen fiir fiinf Sy-
stemgrofien z = [21 ... 25]7 mit

Biomasse 21 :=C%
Hefeextrakt 2y = Cjg

Glucose z3 = Cyg,
Zufuhr von Hefeextrakt Z4 = Uy
Zufuhr von Glucose Z5 = Us

Eine Betrachtung der Sauerstoffaufnahmerate soll hier nicht erfolgen, da sich diese
mit Hilfe algebraischer Beziehungen aus z berechnen lisst (Gl. (2.27) — (2.30) auf S.
25).

Die Systemdifferentialgleichungen (2.23)—(2.25) (auf S. 24) lauten

fo= pa = (g5, Yyys, +4Yxs) 21 (4.6)
Z9 = —qs,21+ 24 4.7
Z3 = —qs,z1t+ 25,
mit
zZ2
qs, = QSl,maxm
<3

qds, = 4s,, —
2 gmaxKS2+23

Fiir dieses System ist y = [y1  y2]” mit

t

o= ¢1(2):
Yo = Pa(2):

(4.9)
(4.10)

21 C
Z9 Ctl

ein flacher Ausgang nach Definition 1.
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Es ist offensichtlich, dass die Berechnung des flachen Ausgangs und dessen Ableitun-
gen aus den Systemzustianden und Eingingen mit (4.9) und (4.10) moglich ist. Im
einzelnen ergibt sich

no= 2 (4.11)
Yo = 2o (4.12)
o= 4= (gs,Yx/s +95,Yx/s) 21 (4.13)
Yo = Z2=—gs,71+ 2 (4.14)
.. d
o= oo [(as,Yxss, + as,Yx/s,) 21]
= (4s,Yxss, + G5, Yxs,) 21 + 21 (a5, Yxys, + 45, Yx/s,)
— 24 2(Ks, + 22) — 222
1 Sl,max (KSI + 2’2)2 X/Sl
23(Ks, + 23) — 23%3
+ZIQS2,max (K52 + 23)2 X/S2
+21 (g5, Yxysn + 45, Yx/s,) (4.15)
mit Z3 = —gs,21+ 25

Die Riicktransformation, also die Bestimmung der Systemgrofien z aus dem flachen
Ausgang y und dessen Ableitungen ist ebenfalls moglich. Die notigen algebraischen
Gleichungen lauten

Z1 =11 = ¢1(91) (4-16)
2 = Y2 = P2(y2) (4.17)
(4.6) —

. Z3
= qg, Y- mag————Y" 4.18
n 4s, Yx/s:91 +q5’2, K52 T 2 X/S2 ( )

n — (g, Y-

123 = (Kg, + 23) - 9L 45 7 X/5 (4.19)

q5Ss,mazx YX/S2 U1

n—qs,Y. K, (1 — g5, Y,
by = <1_ Y1 — s, X/sl?h) K, (51 — 45, Yx/s41) (4.20)
qsz,maa:YX/Szyl q52,maxYX/Sgy1
Ks .
= quv—mazYx/;yl —1 = Yoy, 91, 2) (4.21)
Yy1—qs, Yx /5,91
(4.7) —

Yo = —qs,y1 + 2 (4.22)
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24 = Yo + g5, 1 = Va(Y1, Y2, U2) (4.23)
(4.6) —
. U2 (Ks, + y2) — Yoo
q = 45y, max 4.24
Ksl?h
Sy maz 77 g 4.25
e (R + 1o 4:29)
(4.21) —
: dips
= = 4.26
<3 di ( )
_K5'2 quSQ,maz'YX/SQ (yl—qsl Y2x/sly1)
o (y1*QS1YX/sly1)
<qs2,ma:cYX/Sgy1 _ 1>2
Y1—qs, Yx /5, Y1
K (gl_qslYX/Slyl—qslyIYX/Sl)y;QSQ,mazYX/SQ
+ 2 (ylf(ISlYX/Slyl) . (4‘27)
<QS2,mazYX/SQy1 . 1)
Y1—q5, Yx /5,91
o KSQQSQ,ma:EYX/S2 (ylyl - y% - y%dS1YX/Sl> (4 28)
= : 3 .
(Y1085,macYx/8, — U1 + 45, Yx/8,1)
(4.8) —
25 = Z3+qs, (4.29)
di)s V3
= WL ¥ 4.30
dt QSQ, K52 + wg Y1 ( )
= s5(y1, v, U1, Yo, G1) (4.31)

Damit ist gezeigt, dass sich die beiden Komponenten y; und ¥, des flachen Ausgangs
und deren Ableitungen als Funktionen der Systemgréfien z, d. h. der Systemzustédnde
Cx, Cs,, Cg, sowie der Systemeingénge u;, up darstellen lassen und folgende zwei
Bedingungen erfiillen:

1. Die Systemgrofien z, d. h. die Systemzusténde C'y, Cg , Cg, und die Syste-
meingénge uq, us sind als Funktionen von y;, 2 und einer endlichen Anzahl
derer Zeitableitungen darstellbar.
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2. Die Anzahl der Komponenten des flachen Ausgangs entspricht der Anzahl
m = 2 der Systemeingéinge.

Nach der Definition 1 (S. 75) ist das hier betrachtete System (4.6)—(4.8) differentiell
flach und der Vektor

ist ein moglicher flacher Ausgang.

Die Transformationsbeziehungen (4.16)—(4.31) weisen Singularitéiten auf. Offensicht-
lich, jedoch fiir die praktischen Anwendung nicht von Bedeutung, ist der Fall y; =

y1 =0.

Die zweite Singularitiat besteht in (4.21) und (4.28) fiir

i1 = (g5, Yx/s, + USpmaaYx/55) Y1

Dies ist von Bedeutung, falls die Verbrauchsrate des zweiten Substrats gs, = ¢s,.maax
wird. Dies ist nur fiir unendlich hohe Substratkonzentrationen Cg, — oo mdglich.
Neben numerischen Problemen ist bei realen Anwendungen auch die maximale Zufuhr
und Menge an Substrat beschriankt. Daher sollte bei der Vorgabe von Trajektorien fiir
den flachen Ausgang eine an gs, ;nq, heranreichende Verbrauchsrate fiir C'g) vermieden
werden.

4.3.2 Flachheit des Amino-Modells

Um auch fiir das Amino-Modell fiir N-Substrate die Eigenschaft der Flachheit zu
erreichen werden (N — 1)-Eingéinge, die die Zufuhr der einzelnen Substrate im Fed-
Batch-Betrieb représentieren eingefiihrt. Die Zufuhr von Sauerstoff ist kein Syste-
meingang des Wachstumsmodells, da in allen Experimenten eine ausreichende Sau-
erstoffversorgung® der Bakterien sichergestellt sein muss.

(Y Ein Wachstum von P. luminescens unter Sauerstoffmangel (pO2 < 30 % Séttigung) fiihrt
zu einer Anderung der Phasenvariante der Kultur. Die sich dann entwickelnde Sekundérform der
Bakterien ist nicht mehr als Nahrung fiir die Kultivierung von Nematoden geeignet [26].
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Zusammen mit den Systemeingéngen u = [ul Ug
(2N + L + 1) Systemgrofien z = [21 ... zonyr01] "

Biomasse
Glucose
Substrat 2

Substrat N — 1
Sauerstoffaufnahmerate
COy-Produktionsrate

Zufuhr von Glucose
Zufuhr von Substrat 2

Zufuhr von Substrat N — 1

zellinterne Komponente 1

zellinterne Komponente L

2 = Cg
Z9 = 05'1
Z3 = Cg
2y =Cg, |

EN+1 = CgN
znt2 = Cp,
ZN43 = U1

AN+4 1= U2

ZIN+1 = UN-1

ZIN42 ‘= CX1

ZIN+L+1 = OXL

uN,l}T existieren folgende

Das durch (2.53)—-(2.55) (S. 55) gegebene Differentialgleichungssystem wird damit zu

21 = Uz )

Zg = —TS121 T ZN+3

ZN —TsN-121+ 22N+t1
ZN+1 = ~—TSNZ1
ZN+2 = —Tp1z

(4.32)
(4.33)

(4.34)
(4.35)
(4.36)

Wie in Abschnitt 2.5.2 gezeigt, ergibt sich die Wachstumsrate aus

L
Hw=ry: E M1,
i=1

(4.37)

Fiir die Substrataufnahmerate und die Rate der COy-Produktion wurden dort fol-
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gende Beziechungen abgeleitet:

_ L _
dica T
rs1 TL+1
S P ; , (1.39)
Ts,N Tar—1
L
| — > i (i - 7i) |
rp1 =~ —51,1 r— 52,1 Tg — " — 5L,1 [ (4-39>

Nach Definition 1 entspricht die Dimension eines flachen Ausgangs fiir dieses System
der Dimension der Systemeingéinge

dim(y) = dim(u) = N — 1

Ein Ansatz fiir einen flachen Ausgang besteht in der Beriicksichtigung der Konzen-
trationen der Biomasse C'y, der Glucose Cg, sowie der Konzentration von allen bis
auf einer (d. h. N — 3) der im Modell aufgefiihrten Aminoséuren Cg, ---C

Snoa

¢1(2) z1
y = ¢2:(§) SR (4.40)
ON-1 (é) ZN-1

Zum Nachweis, dass es sich bei diesem Vektor um einen flachen Ausgang des Systems
handelt, ist zu zeigen, wie die Systemgrofien z aus den Komponenten sowie deren
Zeitableitungen berechnet werden kénnen. Dies ist trivial fiir die in y enthaltenen
Systemgrofien -

zi=yi = Pi(y) ,firi=1...N—-1 . (4.41)

Die Berechnung der Mengen der zellinternen Bausteine Cx, ...Cx, kann nicht di-
rekt aus den Gleichungen (4.32)—(4.36) erfolgen. Hierzu wére die Integration der
Differentialgleichungen erforderlich, was der Definition der differentiellen Flachheit
widerspréche.

Die Eigenschaft der Flachheit kann fiir das gegebene System jedoch durch eine
Néaherung erreicht werden. Fiir die Ableitung des Vektors der einzelnen zellinternen
Komponenten gilt nach (2.13) (auf S. 21)

e
th =T r+T5rg+Tprp —pCy
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Da in der betrachteten Modellvorstellung keine zellinternen Bausteine an den Trans-
portvorgingen fiir Substrate und Produkte beteiligt sind, gilt I's = I'p = 0 (s.
Abschn. 2.5.2) und damit

71,171 Cx,
dC y Mart Y222 FYL412TI4+ Cx,
— = . . . — U .

dt : :

Y1, +YL,LTL +Yer—1,LT2L—1 Cx,

Die Simulationen aus Abschnitt 2.5.1.4 zeigen, dass sich sehr schnell ein Gleichge-
wicht zwischen der Bildung der zellinternen Komponenten und deren Verbrauch zum
Aufbau von Biomasse einstellt (s. Bild 2.15 auf S. 48). Daher kann die Zusammen-
setzung der biotischen Phase als quasistationdr angenommen werden, d. h. d%—tx =0
und es ergibt sich folgendes System algebraischer Gleichungen

Y1171 CX1
71,?71 +’Y2',27“2 +’YL+1.,27"L+1 . C'Xz (4.42)
Y1, +YL,LTL  +tYer—1,L7T20—-1 Cx,

Mit y; = 2z; und dessen Ableitung nach der Zeit 3; = 2, folgt die Wachstumsrate der
Mikroorganismen aus (4.32)

. L
n
_— = M g 7”1 . 2’71,1
1 i=1

Y
und damit
% 1
r==— (4.43)
NS EEY
Dies erlaubt die Bestimmung der Komponente
Cx, = zan42 = . 21—1 = Yany2(y, ) - (4.44)
Yoo X il

Fiir die Reaktionsraten 5 -- -7 der Synthesereaktionen gilt mit y, = C3 (s. (2.51)
auf S. 54)

Y2 - K
Kip +ys Kiz+ Ck,

miti=2...L . (4.45)

Ty = Timax *
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Fiir die Reaktionsraten 77,1 - - - 1o, _o der Synthesereaktionen gilt (s. (2.52) auf S. 55)

i Kriio
Yit1 L+i—1,2 (4.46)

TL+i—1 = TL+i—1,maz ° :
Krvicig+vim1 Kryici2+Cx,

mit i =2... (L —1) und y;4; = Csg,.

Da C’~N_1 nicht in y enthalten ist, kann die Reaktionsrate rpr_; nicht direkt in
Abhéngigkeit vom flachen Ausgang angegeben werden.

Durch Einsetzen der Reaktionsraten in (4.42) folgen L — 2 Bestimmungsgleichungen
fir Cx, ...Cx,_, der Form

0=—puCx, + 1,1
Y2 - K
Kii+y2 Kip+ Ckx,

+ Yi,iTimazx

Yit1 KL+¢—1 2 .
+ ViL4i—1,iTL+i—1,maz * : : = fily,4.Cx,)
- * Kriicig +vyiy1 Krgpioi2+ Cx, (_ - )

fir i =2...(L—1).

Diese konnen in Polynome dritter Ordnung von C'y, umgeformt und numerisch nach
C'x, aufgelost werden. Die Existenz einer eindeutigen Losung garantiert der Satz 1
iiber implizierte Funktionen aus der Analysis (s. S. 76). Hierzu sind die partiellen
Ableitungen der Funktionen f; zu betrachten:

dfi Yo Ki,Z
= —Hk—%iTmaz * : 2
0C, Kii+y: (Ki2+Cx,)
V41" Lti-1,maz " Yit1 KL-}—i—l,Q
Kriicia +vin (Kptic12+Cx,)?

firi=2...(L—1).

Samthche Modellparameter, d. h. Yiis Timaz) KiJ, Ki’Q, YL+i—1,iy TL+i—1,max> KL+i—1,1
und Kp4;_12 sind positiv. Auch die Wachstumsrate und die Substratkonzentrationen
konnen keine negativen Werte annehmen, d. h.

p=0 , y2>20 , Yy =>0
Solange nicht p = yo = y;+1 = 0 gilt, folgt

Ofi
aCx,

<0
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Damit existiert nach Satz 1 eine eindeutige Abbildung g;(y, §) mit

fi(g,g,gi(g,g)) =0 firi=2...(L—-1)

Die Berechnung von

ZON+14+i — OXz = gl(gag) = ¢2N+1+i(g, g) s firi=2... (L — 1) (447)

ist demnach moglich, erfordert jedoch in den meisten Féllen die Anwendung nume-
rischer Verfahren, zum Beispiel des Newton-Verfahrens.

Die so berechneten Cl, ... Cy, , dienen zusammen mit dem durch (4.43) gegebenen
Wert fiir r; zur Berechnung von C', . Mit Hilfe der Definition von r; (Gl. (2.50) auf
S. 54)

. . Y2 CX2 CXL
1 = "max ° ’

Kii+y Kig+ Cx, Ky + Cx,
folgt

Cu — B Kl,L "1
X1 = R2N+L+1 = v Cx, Cx;
Tlvmax ’ K1,1+y2 ' K1,2+CX2 T m B ,rl
= Yontr11(Y, ¥) (4.48)

Die Kenntnis von Cx, erlaubt es, die Konzentration Cs  ~des nicht im Vektor y
enthaltenen Substrates zu berechnen. Aus (4.42) folgt

Kop—1. .
CSN—I TN T Y2L-1,L72L—1,max - wN(g’ g) ’ (4.49)

—1
,UCXL — M,LT1 — YL,LTL

Die Systemeingéinge u; ...uy_o sind direkt aus den Systemdifferentialgleichungen
(4.32)—(4.36) angebbar.

Ui = ZN424i = Yir1 75U = Unyori(y,y) Hfiri=1...N —2 (4.50)

Der hierzu benétigte Vektor rg der Substrataufnahmeraten folgt aus (4.38) durch
Einsetzen der bereits ermittelten zellinternen Groflen.
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Die Systemgrofie zy = Cj, | ist iiber die Beziehung (4.49) gegeben. Die Zeitableitung
dieser Grofle ist

. 2
Ko 19%20-1,L720-1,maz (CXL — V1,071 — ’YL,LfL)
in = A (4.51)
(Yer—1,2720—1,max — HCx,, + V1,071 + VL,L7L)

An dieser Stelle kann erneut von der Niherung C v = 0 und speziell C’XL =0
Gebrauch gemacht werden (s. (4.42) auf S. 84). Die anderen beiden Ableitungen sind
nach (4.43) bzw. (4.45) gegeben durch

1 [
y% ZiLzl 71,1’
KL,1y2 Ki,Q

7;'L = TLmaz * :
(Kpi+1.)” Kia+Cx,

Diese Beziehungen ermdglichen schliellich die Ermittlung der Substratzufuhr
Un—1 = Zon41 = AN +ToN-1 Y1 = Va1 (Y U ) (4.52)
Die Sauerstoffverbrauchsrate zy,5 und die Kohlendioxidproduktionsrate zy. 3 folgen

durch Einsetzen der ermittelten Systemgrofien in die Systemgleichungen (4.32)—(4.36)
und die Definitionen der Reaktionsgeschwindigkeiten (4.38) und (4.39):

L

ZN+y2 = CgN =Y Z(%‘,N : 7’z’) = ¢N+2(£>Q; 'y'1) (4'53>
i=1

ZN+3 = Cpl =y (Brari+ Boara+ .. 4+ Brarn) = Unas(y, ¥, 1) - (4.54)

Somit ist gezeigt, wie sich alle Systemgrofien z aus den Komponenten des Vektors y
sowie deren Zeitableitungen ergeben. Nach Definition 1 (auf S. 75) ist y ein flacher
Ausgang des Systems (4.32)—(4.36).

4.4 Anwendungen

4.4.1 Trajektorienplanung

Die Transformationsbeziehungen 1 ermdglichen es, aus einer Trajektorie fiir den
flachen Ausgang y(t) den Zeitverlauf der Eingangsgréfien u(t) zu berechnen. So-
mit konnen leicht Steuerungen angeben werden, mit der ein System Solltrajektorien
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durchlduft. Als Beispiel dient hier und im folgenden das YS-Modell fiir das Wachs-
tum von P. luminescens auf Hefeextrakt und Glucose fiir das ein flacher Ausgang in
Abschnitt 4.3.1 angegeben ist.

Eine Solltrajektorie fiir die Biomasse y; = Cy ergibt sich zum Beispiel aus der
Forderung nach einer konstanten Wachstumsrate

wu(S) = pg = konstant . (4.55)

Damit wird die Differentialgleichung (4.6) zu

(1
S = — =
u(S) g M

Mit y1(0) = Cg 4 ist deren Losung

yra(t) = Cxo el
a(t) = paCyggetd’ (4.56)
jrat) = pgCxoet’

Fiir die Solltrajektorie des Substrats y, = Cjg dient beispielhaft ein Polynom 2.
Ordnung

yg’d(t) = —|— O[Qt —f- a3t2

Mit den Nebenbedingungen

yQ,d(O) = C15'1,0
t =

Yot =t.) = 0

wird ein Zeitintervall definiert, in dem die Bakterien das Substrat Cs vollsténdig
verbraucht haben sollen. Fiir die Koeffizienten des Polynoms folgt

041 — C~170
Qo = 0

Cgl 0
3 = —
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Die Solltrajektorie und deren Ableitungen lauten

1
Y20 = 051,0 (1 - t_2t2)

Yoa = —2

(4.57)

Die gesuchte Steuerung, d. h. der gesuchte Verlauf der Substratzufuhr kann durch
Einsetzen der Solltrajektorien (4.56), (4.57) in (4.23) und (4.31) berechnet werden:

ur(t) = Ya(yrat), y2,a(t), y2,a(t)) (4.58)
uz(t) = Vs(yra(t), y2,a(t), v1.a(t), G1.a(t), v2.a(t)) - (4.59)

4.4.2 Steuerung des Wachstumsprozesses

In der folgenden Simulationsstudie werden die von R. Stanka ermittelten Parameter
fiir das Y'S-Modell, das ein Wachstum von P. luminescens auf Hefeextrakt (C'g ) und
Glucose (Cg,) beschreibt, verwendet (s. Tabelle 2.1, S. 29).

Fiir die Trajektorie des flachen Ausgangs werden

CX,O = 05, Hd = 4S5y, maz YX/Sl
Cs.0 =05, tp=22h
angenomimen.

Diese Wahl der Parameter garantiert geringe Mengen an Zucker in der Kultur-
fliissigkeit und vermeidet so inhibierende Einfliisse auf das Bakterienwachstum (s.
[29][26]).

Zunéchst wird die nach Abschnitt 4.4.1 entwickelte Steuerung am nominalen Modell
getestet. Die Ergebnisse, die in Bild 4.1 dargestellt sind, zeigen, dass sowohl die
Vorgabe eines konstanten Wachstums g = pg als auch der Verlauf des Substrats
Cs, = y2,4 eingehalten wird.

Dies ist jedoch nur fiir das nominale Modell gegeben. Falls Modellunsicherheiten oder
Storungen vorliegen, kann eine exakte Trajektorienfolge nicht gewé&hrleistet werden.
Als Beispiel, welche Auswirkungen Modellunsicherheiten haben, wird die Steuerung
mit einer relativen Abweichung von 10 % fiir den Ausbeutekoeffizienten Yy/g, des
realen Modells simuliert.
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Bild 4.1: Verlauf der Konzentration der Biomasse y; = Cg, der
Solltrajektorie y; 4, der Substratzufuhr, der Substratver-
brauchsraten, der Substratkonzentrationen Cg , C's, und
der Solltrajektorie ys4 bei flachheitsbasierter Steuerung
des Wachstums von P. luminescens (Simulation)
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Bild 4.2: Verlauf der Konzentration der Biomasse y; = Cy, der
Solltrajektorie y; 4, der Substratzufuhr, der Substratver-
brauchsraten, der Substratkonzentrationen Cg , Cz, und
der Solltrajektorie ys4 bei flachheitsbasierter Steuerung
des Wachstums von P. luminescens unter Annahme des

Parameterfehlers % = 0.1 (Simulation)
X/Sq
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Wie in Bild 4.2 erkennbar ist, entstehen erhebliche Abweichungen sowohl in der
Wachstumsrate ;1 und damit in der Entwicklung der Biomasse C'y als auch im Sub-
stratverlauf C's, von den Solltrajektorien. Im folgenden Abschnitt wird daher ein
Konzept vorgestellt, um eine Trajektorienfolge auch unter diesen Bedingungen zu
gewahrleisten.

4.4.3 Trajektorienfolgeregelung der P. luminescens Kultur

Die Ergebnisse des Abschnittes 4.4.2 machen deutlich, wie wichtig die Entwicklung ei-
nes Konzeptes zur Ausregelung des Trajektorienfolgefehlers ist. Dies ist aufgrund des
nichtlinearen Systemverhaltens keine triviale Problemstellung. Die Transformation
des Systems auf die Koordinaten des flachen Ausgang erlaubt allerdings eine elegan-
te Losung durch exakte Linearisierung mittels geeigneter Zustandsriickfithrung. Wie
in den vorhergehenden Abschnitten soll hier das YS-Modell als Beispiel dienen.

Zunéchst wird ein virtueller Systemeingang

=[]

definiert. Die Komponenten von v seien die jeweils hochsten, in den Transformati-
onsbeziehungen (4.23) und (4.31) auftretenden Zeitableitungen des flachen Ausgangs

v =

Uy =

Durch diese Definition ergibt sich ein System mit den Koordinaten des flachen Aus-
gangs in der sogenannten Brunovsky-Normalform ([40])

%

01 0] [w 0 0] r,
| =10 0 0 ||+ |1 O Ll} . (4.60)
?J2 000 Yo 012

Da es sich bei diesem System um 2 entkoppelte lineare Eingroflensysteme handelt,

konnen getrennte Regler fiir die Regelgrofien y; und ys entworfen werden (s. Bild
4.3).

Zur Ausregelung der Abweichungen in y; soll aufgrund des Doppelintegratorverhal-
tens ein PD-Ansatz gemacht werden. Als Regler fiir y, dient ein einfacher Proportio-
nalregler. Fithrt man den Trajektorienfolgefehler

ei(t) = wyia(t) —u(t) (4.61)
ea(t) = yaa(t) — ya(t) (4.62)
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Bild 4.3: Systemdarstellung in Brunovsky-Normalform mit -ein-
schleifigen Riickfithrungen

ein, so ergeben sich die Differentialgleichungen der Fehlerdynamik zu

v = kigei(t) + ki éi(t) (4.63)

v1 = koeo(t) (4.64)

Ui +khin(t) ko = krovia+kiitig (4.65)
Yo+ kooye = kaolYoa (4.66)

Die realen Systemeingéinge u; und wusy sind wie folgt zu berechnen:

1. Transformation des Systems auf Koordinaten des flachen Ausgangs durch Be-
rechnung von y1 = ¢1(2), §1 = § 61(2) und y» = ¢o(z) mit (4.9), (4.13) und
(4.10).

2. Berechnung des virtuellen Systemeingangs v mit Hilfe der Differentialgleichun-
gen der Fehlerdynamik (4.65) und (4.66).

3. Berechnung der realen Systemeingénge nach (4.23) und (4.31)

uy = ¢4(y1ayz7U2) ) (4-67>
Uy = ¢5(91,y279170171’2) . (4-68)
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Durch diese Vorgehensweise erhilt man eine nichtlineare Zustandsriickfithrung fiir
eine Ausregelung des Trajektorienfolgefehlers mit der vorgegebenen Dynamik. Dabei
wird die Kenntnis der Systemzustéinde vorausgesetzt, die jedoch nicht ohne weiteres
gegeben ist. Wie die nicht direkt messbaren Zustédnde am realen Prozess aus onli-
ne durchfithrbaren Messungen mit Hilfe von Beobachterverfahren geschétzt werden
konnen, ist in Kapitel 3 gezeigt.

Fiir die in Bild 4.4 gezeigte Simulationsstudie ist die Fehlerdynamik durch die Reg-
lerparameter so gewéhlt, dass sich Polstellen bei s, = —1.5, 512 = —3 fiir e; und
511 = —2 fiir ey ergeben.

Die Vorteile der so entworfenen Riickfithrung wird beim Auftreten von Modellfehlern
oder Storungen deutlich. Zum Vergleich mit der Steuerung aus Abschnitt 4.4.2 ist in
Bild 4.4 das Ergebnis der Simulation fiir den Fall dargestellt, dass erneut der Parame-
ter Yx /5, um 10% grofer ist, als bei der Berechnung der Transformationsbeziehungen
angenommen. Es ist klar erkennbar, dass der Folgefehler wesentlich kleiner ausfallt
als bei einer Steuerung der Bakterienkultur. Die bleibende dynamische Regelabwei-
chung von der Solltrajektorie ys 4 fiir das Substrat Cg, ist nicht verwunderlich, da
die Fehlerdynamik nicht nach dem internen Modell-Prinzip entworfen wurde. Dies
ist Gegenstand des folgenden Abschnittes. Ein weiterer Grund fiir die geringfiigigen
Abweichungen ist die Tatsache, dass in den ersten Stunden eine negative Substrat-
zufuhr uy benétigt wird. Eine negative Substratzufuhr wurde fiir diese Simulation
ausgeschlossen, da sie in der Realitéit nicht realisierbar ist.(®

4.4.4 Regelung nach dem internen Modell-Prinzip
4.4.4.1 Formulierung im Zustandsraum

Gegeben sei ein Standard-Regelkreis nach Bild 4.5 sowie das Signalmodell der Fiih-
rungsgrofe w(t) und der Stérung d(t) bzw. deren Laplace-Transformierte W (s) und
D(s).

Das interne Modell-Prinzip besagt, dass ein Regelkreis den Anfprderungen nach per-
fekter Sollwertfolge und Storungsausregelung geniigt, falls die Ubertragungsfunktion
des offenen Regelkreises G(s) die Pole des jeweiligen Signalmodells W (s) bzw. D(s)
enthélt.

Fiir die Realisierung des Prinzips miissen die Pole der Signalmodelle in der Ubertra-
gungsfunktion des Reglers K (s) vorhanden sein. Bei einer Darstellung im Zustands-

G)Eine Moglichkeit zur Verringerung der Substratkonzentrationen besteht z. B. im Einsatz von
Dialysemembranen. Diese kostspielige Methode erlaubt jedoch nur geringe Anderungen der Kon-
zentrationen und steht fiir den hier betrachteten Prozess nicht zur Verfiigung.
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Bild 4.4: Verlauf der Konzentration der Biomasse y; = Cyg, der
Solltrajektorie y; 4, der Substratzufuhr, der Substratver-
brauchsraten, der Substratkonzentrationen Cg , C'z, und
der Solltrajektorie y, 4 bei flachheitsbasierter Trajektori-

enfolgeregelung des Wachstums von P. luminescens unter

Annahme des Parameterfehlers e
xX/s

(Simulation)
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Bild 4.6: Darstellung des Regelkreises im Zustandsraum

raum ergibt sich (s. Bild 4.6) fiir den Regler

§: A&+ b (w —y)
up = 27;;§+ d(w —y)

und fiir die Strecke

Az + bu

Tx

z

<
I
I

Mit
b= = KTx = diw— [(dc™ + &) —cL] - H

ergibt sich das erweiterte Zustandsraummodell

= L i [ lo] e i)

A*
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Fiir dieses System (A*) ist ein Polvorgaberegler

kJT
- [f
. k3

zu entwerfen. Aus
BT = [(drc” +EL) —ck]

ergibt sich

T T
QK__EQ

ky = ky —dgc”

Bei der Wahl von dj bestehen Freiheitsgrade. Eine Moglichkeit besteht in der Wahl
von

—1

=T

so dass fiir einen Sollwertsprung
u(t =04) = u(t — o0)

gilt.

4.4.4.2 Regler mit Fithrungsmodell

Grundlage der Anwendung des internen Modell-Prinzips zur perfekten Sollwertfolge
ist das Signalmodell der zu folgenden Fiihrungsgrofe. Speziell bei der flachheits-
basierten Trajektorienfolgeregelung liegt dies in Form der Zeitverlaufe des flachen
Ausgangs vor. Es soll folgende Trajektorie fiir das Wachstum von P. luminescens auf
Hefeextrakt und Glucose (YS-Modell nach Gl. (2.23)—(2.25) und Tab. 2.1) gelten:

1. Die Konzentration der Biomasse soll exponentiell mit konstanter Wachstums-
rate jig zanehmen (s. 4.56). Mit y,(0) = Cg, folgt
y1.a(t) = Cx ehdt (4.69)
Yr.a(t) = pa Cxo ela?
ira(t) = pg Cx e’
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2. Die Konzentration des Hefeextrakts soll exponentiell abnehmen. Mit y(0) =
05'1,0 folgt
yaa = Cg, o (1 —0.1e"1) (4.70)
joa = —Cg o - 0.01™"*
(4.71)

Die Wahl des Exponenten fiir die Solltrajektorie geniigt der Forderung, dass die
Substrataufnahmeraten geringer sein miissen als die maximalen Raten gg, ;mq, und
4$12,maz (S. Abschnitt 4.3.1, S. 81).

Die Transformation des Wachstumsmodells auf Brunovsky-Normalform durch die in
Abschnitt 4.4.3 angegebene Zustandsriickfithrung erlaubt die Entkoppelung beider
Regelgrofien und damit den getrennten Entwurf von zwei Zustandsreglern.

Die Regelstrecke fiir y; (Doppelintegrator) hat folgende Zustandsraumdarstellung

b=l o o] -

Die Solltrajektorie (4.69) weist einen Pol bei s = p4 auf. Damit der offene Regelkreis
ebenfalls diese Polstelle aufweist, erfolgt der Reglerentwurf fiir das erweiterte System

U1 0 1 0 Y1 0 0
=10 0 O0f ||+ |1]v+|0] vy
&1 -1 0 pa &1 0 1
A
Y1
yy=1[1 0 0] |4
&

Mit den Polen 517 = —1.4, 512 = —1.3 und s; 3 = —20 ergibt sich der Riickfiihrvektor
kT = [(draam + kL) —ck,] =1[60.6 229 —49.1]

und damit fiir dg; =0

Qr}r{,l = [49.1]
kL, =[60.6 22.9]
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Fiir das zweite Teilsystem (Integrator) kann analog ein Regler nach dem internen
Modell-Prinzip entworfen werden. Die Trajektorie (4.70) weist einen Pol bei s =
0.1 auf. Zusétzlich soll der offene Regelkreis noch einen Pol bei s = 0 besitzen,
damit sprungférmigen Anderungen der Sollgrofe ebenfalls perfekt gefolgt werden
kann. Die in der Strecke vorliegende Polstelle bei s = 0 wird bereits durch die innere
Zustandsriickfithrung verschoben und tritt nicht mehr in der Ubertragungsfunktion
des offenen Kreises auf. Damit ist das folgende erweiterte System zu betrachten

e 00 0[] 1 0
=10 0 1| &I+ [0fvat|0]y
£, 10 01| |&] o 1
A3
Y2
y,=[1 0 0] |&
&

Mit den Polen s5; = —10, s32 = —20 und sg 3 = —15 ergibt sich der Riickfithrvektor
k5T = [(dipca” + kL) —cks] =[45.1 —3000 —645.5]

und damit fiir dgo =0
Ciko=[—3000 —645.5] , kI,=[45.1]

Die mit diesem Konzept erreichbare Regelgiite ist anhand der in Bild 4.7 dargestell-
ten Simulationsstudie zu erkennen. Dabei herrschen die gleichen Bedingungen wie
fir die Simulationen in Abschnitt 4.4.3 (s. Bild 4.4). Auch hier gilt die Annahme

AYX/Sl

des Parameterfehlers e
X/Sq

= 0.1 gegeniiber dem nominalen Modell des Bakterien-

wachstums.

Mit Hilfe des internen Modell-Prinzips gelingt es der Solltrajektorie nach einer Ein-
schwingzeit von weniger als einer Stunde exakt zu folgen. Dies ist jedoch mit grofien
Stelleingriffen verbunden, die zu Beginn der Simulation auch negative Werte aufwei-
sen. In der Realitdt sind derartige Stellgroflen nur mit einem erheblichen Aufwand
zu realisieren. Die dadurch theoretisch entstehenden negativen Substratkonzentratio-
nen sind nicht realisierbar und wurden daher in der Simulation ausgeschlossen. Trotz
dieser Nichtlinearitéit gelingt es sehr gut, den Solltrajektorien zu folgen.

Es bleibt festzuhalten, dass insbesondere fiir die flachheitsbasierte Trajektorienfolge-
regelung das interne Modell-Prinzip eine dufert sinnvolle Ergénzung darstellt. Sowohl
die Tatsache, dass die Solltrajektorien unabhéngig voneinander wéhlbar sind und



100 Kapitel 4 Flachheitsbasierte Untersuchung
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Bild 4.7: Verlauf der Konzentration der Biomasse y; = Cjg, der
Solltrajektorie y; 4, der Substratzufuhr, der Substratver-
brauchsraten, der Substratkonzentrationen C'g , C's, und
der Solltrajektorie y, 4 bei flachheitsbasierter Trajektori-
enfolgeregelung des Wachstums von P. luminescens un-

ter Annahme des Parameterfehlers AY);L/SSI = (.1 bei
1

Beriicksichtigung des Fiithrungsmodells im Regler (Simu-
lation)
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damit als Signalmodell zur Verfiigung stehen, als auch die Transformation des Sy-
stems auf entkoppelte Integratorketten (Brunovsky-Normalform) erlauben eine ein-
fache Anwendung dieses Prinzips.

Die Darstellung und der Reglerentwurf im Zustandsraum bieten den Vorteil eines
numerisch auswertbaren Verfahrens, das die Berechnung der Riickfiihrung auch bei
sich &ndernden Solltrajektorien, zum Beispiel wihrend der Laufzeit eines Prozesses,
erlaubt.



Kapitel 5
Fed-Batch Experimente

5.1 Problemstellung

Zur Ziichtung der Nematoden H. bacteriophora wird eine Kultur der Bakterien P.
luminescens benotigt, in der sich die Nematoden entwickeln und vermehren. Der Zu-
stand der Bakterienkultur, insbesondere deren Zelldichte, beeinflusst die Ausbeute
an Nematoden stark [12]. Daraus ergibt sich die Problemstellung der Kultivierung
von P. luminescens unter reproduzierbaren Bedingungen mit moglichst hoher Zell-
dichte. Die zur Zeit in der industriellen Produktion erzielbaren Konzentrationen der
Biomasse schwanken zwischen 7 g/1 und 15 g/1.

Der hier vorgestellte Losungsweg besteht in einer gezielten Zufuhr von Substraten
im Fed-Batch-Betrieb. Die Zufiitterungsstrategien resultieren aus den in Kapitel 4
vorgestellten flachheitsbasierten Trajektorienplanungen, d. h. sie ergeben sich aus
Trajektorien fiir die flachen Ausgéinge der mathematischen Modelle.

Bei der Kultivierung von P. luminescens im reinen Batch-Betrieb, d. h. mit Vorlage
der insgesamt benotigten Nahrmedien, ist die maximal erreichbaren Bakteriendich-
te gering. Ein Grund hierfiir beruht auf der Tatsache, dass sich die Bakterien nur
unter geringen osmotischen Driicken entwickeln kénnen. Die maximal vertretbare Os-
molaritat liegt bei 600 mOsmol/kg [26]. Dies ist vor allem bei der Verwendung des
salzhaltigen Hefeextrakts problematisch.

Im definierten Medium treten zudem Probleme mit der Loslichkeit der benotigten
Aminoséduren auf. Insbesondere die Loslichkeit von Tyrosin in Wasser ist auf ca. 2
mmol/] beschrankt, was in einer relativ niedrigen Bakteriendichte resultiert. Da die
Wachstumsrate ohne diese Aminoséure deutlich herabgesetzt wird, ist eine Zugabe
wéhrend des laufenden Prozesses angebracht.

Eine weitere Anwendung der gezielten Zugabe von Néhrsubstraten besteht in der
Beschrankung der maximalen Wachstumsrate. Dies ist vor allem bei hohen Bakte-
riendichten sinnvoll, da ansonsten keine ausreichende Versorgung der Bakterien mit
Sauerstoff erfolgen kann. In [44] wird diese Vorgehensweise bei der Hochzelldichte-
Kultivierung von E. coli vorgestellt.
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5.2 YS-Medium (open-loop control)

5.2.1 Trajektorienplanung

Fiir die Kultivierung im Y'S-Medium soll eine geringe aber konstante Konzentration
an Hefeextrakt vorliegen. Dies garantiert eine ausreichende Versorgung der Bakterien
mit allen notwendigen Aminoséuren wiahrend der gesamten Laufzeit des Prozesses.
Da nicht alle Aminoséuren in gleich hoher Konzentration im Hefeextrakt enthalten
sind, wére dies bei Verwendung der in Kapitel 4 vorgestellten und in den Simulationen
verwendeten Trajektorien nicht der Fall.

Der Zeitverlauf fiir die Biomasse selbst ergibt sich aus der Forderung, dass die Wachs-
tumsrate auf 90 % der maximal moglichen begrenzt bleiben soll. Damit ergeben sich
folgende Solltrajektorien fiir das Wachstum von P. luminescens auf Hefeextrakt und
Glucose

1. Die Konzentration der Biomasse soll exponentiell mit konstanter Wachstums-
rate g = 0.9 lmqee zunehmen (s. 4.56). Mit y;(0) = Cx o folgt

yra(t) = Cxoe™'s  na(t) = paCxoe’s  Gra(t) = piCx e’
2. Die Konzentration des Hefeextrakts im Medium soll konstant sein.
Yoa=b5g/l; U2a=0

Mit Hilfe der Transformationsbeziehungen zur Berechnung der Systemeingéinge aus
den Zeitverlaufen fiir den flachen Ausgang des YS-Modells folgen die beiden Sub-
stratzufuhren (s. Abschnitt 4.3.1).

5.2.2 Ergebnisse der Kultivierungen

Die Fed-Batch Kultivierungen von P. luminescens mit der flachheitsbasierten Steue-
rung wurden in dem 2 1 fassenden Bioreaktor durchgefiihrt (s. Abschn. 1.3.2).

In Experiment YS_FedBatch_A erfolgte die Zufuhr der Substrate nach den in Bild 5.1
dargestellten Zeitverldufen fiir die Zufuhr von Hefeextrakt und Glucose. Aufgrund
technischer Probleme mit der Zugabevorrichtung am Bioreaktor endete die Zuga-
be von Hefeextrakt bereits nach 18 Stunden. Die Zugabe von Glucose erfolgte wie
gewiinscht iiber einen Zeitraum von 24 Stunden.

Die durch diese Steuerung erzielte Konzentration der Biomasse ist am Ende der
Kultivierung deutlich geringer als die der Solltrajektorie (s. Bild 5.2). Dennoch ist
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Bild 5.1: Substratzufuhr fiir die Fed-Batch Kultivierung von P. lu-
minescens in Exp. YS_FedBatch_A.

Konz. der Biomasse Cx (0) und Solltrajektorie fur C>< -)
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Bild 5.2: Mit Steuerung nach Bild 5.1 erzielter Wachstumsverlauf.
Dargestellt sind die Konzentration der Biomasse C'y (o)
und die Solltrajektorie yy 4 (-) (Exp. YS_FedBatch_A)



5.2 YS-Medium (open-loop control) 105

Konzentration der Glucose
T T

0 1 1 1
0 5 10 15 20 25
Zeitinh

Bild 5.3: Exp. YS_FedBatch_A: Konzentration (in g/1) der Glucose
(o) im Kulturmedium.

sie mit fast 30 g/1 etwa um den Faktor 2 groBer als die in der industriellen Produktion
erreichten Bakteriendichten.

Die grofien Abweichungen von der Solltrajektorie treten erst nach dem Ausbleiben
der Zugabe von Hefeextrakt auf. Dies wird auch anhand des Zeitverlaufs der Gluco-
sekonzentration deutlich, der in Bild 5.3 gezeigt ist. Hier ist ein starker Anstieg des
Glucosegehalts nach ¢ = 22 h erkennbar.

In Experiment YS_FedBatch_B traten derartige Schwierigkeiten mit der Substratzu-
fuhr nicht auf. Hier konnten die gewiinschten Zeitverlaufe (s. Bild 5.4) fiir die Zugabe
von Hefeextrakt und Glucose bis zu deren geplanten Erschopfung nach 23 h bzw. nach
27 h eingehalten werden.

In Bild 5.5 ist der Wachstumsverlauf der Biomasse der Solltrajektorie gegeniiber-
gestellt. Die am Ende der Kultivierung erreichte Bakteriendichte erreicht den ge-
wiinschten Wert von fast 45 g/1 was einer optischen Dichte von iiber 90 entspricht.
Derartige Werte sind deutlich hoher als die bisher erreichten Bakteriendichten und
stellen einen guten Ausgangspunkt fiir die Kultivierung der Nematoden dar.

Allerdings sind Abweichungen von der Solltrajektorie ab dem Zeitpunkt ¢ = 20 h er-
kennbar. Dies wird auch bei der Betrachtung der Konzentrationen der Saccharose und
Glucose im Kulturmedium deutlich (Bild 5.6). Beide Konzentrationen nehmen iiber
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Zufuhr von Hefeextrakt (bezogen auf V|)
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Bild 5.4: Berechnete Substratzufuhr fiir die Fed-Batch Kultivierung
von P. luminescens in Exp. YS_FedBatch_B.

Konz. der Biomasse Cx (0) und Solltrajektorie fur C>< -)
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Bild 5.5: Mit Steuerung nach Bild 5.4 erzielter Wachstumsverlauf.
Dargestellt sind die Konzentration der Biomasse C'y (o)
und die Solltrajektorie yy 4 (-) (Exp. YS_FedBatch_B)
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Konzentration der Saccharose
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Bild 5.6: Exp. YS_FedBatch_B: Konzentration (in g/1) der Saccha-
rose (+) und der Glucose (o) im Kulturmedium.
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Bild 5.7: Exp. YS_FedBatch_-C: Wiederholung des
YS_FedBatch_B mit Anwendung der in Bild 5.4 gezeigten

Steuerung.
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das erwartete Maf} hinaus zu, da die Substratzufuhr nicht an das offensichtlich ver-
langsamte Bakterienwachstum angepasst werden konnten. Wodurch sich die Wachs-
tumsrate verringert ist bisher nicht geklart, da keine Erfahrungen mit Kulturen von
P. luminescens mit Zelldichten dieser Grofienordnung vorliegen. Eine Moglichkeit be-
steht im Fehlen wichtiger Nahrstoffe, die nicht im Hefeextrakt enthalten sind. Eben-
falls denkbar ist das Auftreten von Stoffwechselprodukten der Bakterien, die eine
inhibierende Wirkung haben. Da ein derartiger Einbruch der Wachstumsrate auch
bei Wiederholungen des Experiments zu beobachten ist, ist dieses Verhalten ver-
mutlich nicht auf einen Fehler in der Durchfiihrung der Experimente zuriickzufithren
(s. Bild 5.7). Eine tiefergehende Untersuchung dieses Phdnomens sollte Gegenstand
zukiinftiger Arbeiten sein.

5.3 Definiertes Medium (open-loop control)

5.3.1 Trajektorienplanung

In den Fed-Batch-Experimenten mit dem definierten Medium dienen die Zufuhr von
Glucose und Tyrosin als Systemeingénge. Alle iibrigen Aminoséduren werden {iiber ei-
ne zusétzliche Substratvorlage mit der gleichen Flussrate wie die Glucose zugegeben
(s. Abschn. 1.3.6). Dies soll sicherstellen, dass keine Beeinflussung des Bakterien-
wachstums durch zu geringe Konzentrationen dieser Aminoséduren auftreten.

Damit besteht der flache Ausgang des Systems aus der Konzentration der Biomasse
und der Glucose. Analog zu den Experimenten mit dem YS-Medium soll ein ex-
ponentieller Verlauf fiir die Biomasse mit einer konstanten Wachstumsrate erzielt
werden. Fiir die Konzentration der Glucose wird eine Solltrajektorie vorgegeben, die
eine konstante Konzentration von 0.5 g/l erméglicht.

Damit ergeben sich folgende Solltrajektorien

1. Die Konzentration der Biomasse soll exponentiell mit konstanter Wachstums-
rate g = 35% = 0.22{ zunehmen. Mit y,(0) = Cg folgt y1a(t) = Cx o et
Die Anfangskonzentrationen der Biomasse liegen in Exp. Amino_FedBatch_A
bei Cx o = 0.06 g/l und in Exp. Amino_FedBatch B bei Cg, = 0.03 g/1. Die

unterschiedlichen Startwerte resultieren aus den unterschiedlichen Dichten der
jeweiligen Starterkulturen.

2. Die Konzentration der Glucose im Medium soll konstant sein: yo 4 = 0.5 g/1.
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Zufuhr von Glucose (bezogen auf V‘)
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Bild 5.8: Berechnete Substratzufuhr fiir die Fed-Batch Kultivierung
von P. luminescens in Exp. Amino_FedBatch_A.

5.3.2 Ergebnisse der Kultivierungen

Die Kultivierung von P. luminescens im Fed-Batch-Betrieb mit dem definierten Me-
dium und der in Bild 5.8 gezeigten Zugabe von Glucose und Tyrosin fithrt wihrend
der ersten 26 Stunden des Experiments zu dem erwarteten Verlauf fiir die Konzen-
tration der Biomasse (s. Bild 5.9). Ab dem Zeitpunkt ¢ = 26 h ist jedoch ein starker
Einbruch des Bakterienwachstums zu verzeichnen.® Die Folge ist eine Erhéhung der
Tyrosinkonzentration im Medium iiber das erwartete Maf hinaus (s. Bild 5.10).

Die fiir einige Stunden verringerte Wachstumsrate der Bakterien ist vermutlich die
Folge eines Mangels an Glutaminséure, die fiir die Zeit von ¢ = 25 h bis ¢ = 30 h
in nur sehr geringen Mengen in der Kulturfliissigkeit nachgewiesen werden kann (s.
Bild 5.10). Aus diesem Grund wurden die Konzentrationen der Aminoséuren in der
zusétzlichen Substratvorlage fiir die Wiederholung des Experiments deutlich erhcht
(s. Abschn. 1.3.6).

Es bleibt jedoch festzuhalten, dass auch mit dem definierten Medium ausreichend
hohe Bakteriendichten zu erreichen sind. In dem hier vorliegenden Fall ergibt sich
eine maximale Dichte von C'y = 14 g/l, die mehr als ausreichend fiir die Kultivierung
von Nematoden ist.

(UDie sichtbare Verringerung der gemessenen Biotrockenmasse ist auf die Verdiinnung der Kul-
turfliissigkeit durch die Substratzufuhr zu erkléren.
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Konz. der Biomasse Cx (0) und Solltrajektorie fur C)< -)
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Bild 5.9: Mit Steuerung nach Bild 5.8 erzieltes Wachstum. Darge-
stellt sind die Konzentration der Biomasse C'y (0) und die
Solltrajektorie vy 4 (—) (Exp. Amino_FedBatch_A)
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Bild 5.10: Exp. Amino_FedBatch_A: Konzentration (in mmol/1) der
Glutaminsdure (o) und des Tyrosins (+).
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Die Wiederholung des Experiments mit deutlich héheren Konzentrationen der Sub-
stratvorlagen fithrt zu einer geringfiigig hoheren Bakteriendichte von C'y = 16 g/l
(s. Bild 5.12). Die entsprechend angepassten Substratzufuhren sind in Bild 5.11 dar-
gestellt. Auffallend ist, dass der gewiinschte Verlauf fiir die Biomasse bis zu einem
Zeitpunkt von ¢ = 32 h eingehalten wird. Dies gilt jedoch nicht fiir die Konzen-
tration der Glucose im Medium. Diese ist vor allem in den ersten 20 Stunden der
Kultivierung deutlich hoher als erwartet (s. Bild 5.13).

Der Einbruch des Bakterienwachstums bei ¢t = 32 h ist mit den vorliegenden Messwer-
ten nicht zu erklaren. Wie Bild 5.14 zeigt, ist die Versorgung mit Glutaminséure und
Tyrosin ausreichend. Auch alle iibrigen Aminoséuren sowie Sauerstoff liegen in aus-
reichend hohen Konzentrationen vor (s. Anhang A.12). Mogliche Erklarungen wéren
eine zu geringe Versorgung der Bakterien mit Vitaminen oder die Bildung von Stoff-
wechselprodukten, die das Wachstum hemmen. Wie bei den Fed-Batch-Experimenten
im YS-Medium, ist auch dies eine mogliche Fragestellung zukiinftiger Untersuchun-
gen.

Es wird mehr als deutlich, dass die reine Steuerung des Bakterienwachstums zu ho-
hen Bakteriendichten fithren kann. Um reproduzierbare Zeitverlaufe und einen wirt-
schaftlichen Einsatz der Ndhrmedien gewéhrleisten zu konnen, ist jedoch der Einsatz
einer Trajektorienfolgeregelung unerlésslich. Die reale Umsetzung der in Kapitel 4
vorgestellten Konzepte stellt einen Ausblick auf nachfolgende Arbeiten dar. Die Er-
gebnisse der Experimente zeigen allerdings, dass hierzu ein noch tieferes Versténdnis
des Stoffwechsels von P. luminescens und der gebildeten Produkte erforderlich ist.
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Zufuhr von Glucose (bezogen auf V‘)
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Bild 5.11: Berechnete Substratzufuhr fiir die Fed-Batch Kultivie-
rung von P. luminescens in Exp. Amino_FedBatch_B.

Konz. der Biomasse C>< (0) und Solltrajektorie fur C>< -)
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Bild 5.12: Mit Steuerung nach Bild 5.11 erzieltes Wachstum. Dar-
gestellt sind die Konzentration der Biomasse C'y (o) und
die Solltrajektorie y; 4 (—) (Exp. Amino_FedBatch_B)
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Konzentration der Glucose
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Bild 5.13: Exp. Amino_FedBatch_B: Konzentration (in g/1) der Glu-
cose (o) im Kulturmedium.
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Bild 5.14: Exp. Amino_FedBatch_B: Konzentration (in mmol/l) der
Glutaminsdure (o) und des Tyrosins (4) im Kulturmedi-
um.



Zusammenfassung

Die vorliegende Arbeit zeigt die Anwendung modellbasierter Methoden fiir die in-
dustriellen Kultivierung von Nematoden der Gattung Heterorhabditis bacteriophora.
Diese werden als Antagonisten von im Boden lebenden Insektenlarven fiir die biolo-
gische Schadlingsbekdmpfung in Landwirtschaft und Gartenbau kommerziell einge-
setzt.

Ein wesentlicher Verfahrensschritt bei der Produktion von H. bacteriophora in Fliis-
sigkultur besteht in der Etablierung einer Kultur von Bakterien der Gattung Pho-
torhabdus luminescens. Der Zustand dieser Bakterienkultur, insbesondere deren Zell-
dichte, beeinflusst mafigeblich die Entwicklung der Nematoden und damit die Aus-
beute des Produktionsverfahrens. Aus diesem Grund besteht die Motivation fiir die
Anwendung der hier beschriebenen Methoden darin, eine automatisierte Kultivie-
rung von P. luminescens unter reproduzierbaren Wachstumsbedingungen mit dem
Ziel einer moglichst hohen Bakteriendichte zu erméglichen.

Die Grundlage der modellbasierten Methoden bilden mathematische Modellvorstel-
lungen iiber den Wachstumsprozess der Mikroorganismen in Bioreaktoren. Daher
wird zunéchst ein generelles Konzept zur Beschreibung des Wachstums von Mikro-
organismen und der dabei ablaufenden intrazellularen Reaktionen vorgestellt. Dieses
Konzept ermoglicht sowohl die Betrachtung von unstrukturierten als auch struktu-
rierten Modellansédtzen mit einer einheitlichen Nomenklatur und Systematik. Dies
erleichtert wesentlich die Untersuchung der aus fritheren Arbeiten vorliegenden Mo-
dellvorstellungen fiir das Wachstum der Bakterien auf einem komplexen Néhrmedium
mit den Bestandteilen Hefeextrakt und Glucose.

Durch die Analyse der Konzentrationen der Aminoséduren in diesem Nahrmedium
und deren Verbrauch beim Wachstum von P. luminescens wird ein entscheidender
Einfluss der Glutaminséiure auf die Wachstumsrate der Bakterien deutlich. Die Bilan-
zierung dieser Komponente des Hefeextrakts fithrt zu einer Anpassung der Parameter
des Modells, die es ermoglicht, auch Wachstumsverldaufe mit hohen Bakteriendichten
nachzubilden.

Die Kenntnis des Bedarfs an Aminosduren wiahrend des Wachstums von P. lumine-
scens bildet zudem die Grundlage fiir die Entwicklung eines definierten N&hrmedi-
ums. Dieses Medium besteht im wesentlichen aus sieben Aminosduren und erlaubt
ausreichend hohe Wachstumsraten fiir die Untersuchung des Stoffwechsels der Bak-
terien. Diese Untersuchungen erméglichen eine wesentlich differenziertere mathema-
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tische Beschreibung und fithren zu dem zweiten in dieser Arbeit vorgestellten Wachs-
tumsmodell.

Dabei handelt es sich um ein strukturiertes Modell, wobei der Betrachtung der Ami-
noséure Tyrosin eine besondere Bedeutung zukommt. Neben der Bilanzierung des Be-
darfs an Tyrosin, Glucose und Sauerstoff beinhaltet das Modell auch die intrazellulére
Synthese von Tyrosin und die Produktion von Kohlendioxid. Eine Simulationsstudie
macht deutlich, dass die angenommene Modellstuktur mit der Beriicksichtigung von
Tyrosin und Glucose geeignet ist, die bisher beobachteten Effekte zu beschreiben.
Eine Verfeinerung der Modellvorstellung, d. h. die Einbeziechung weiterer Substrate
erscheint jedoch sinnvoll. Daher erfolgt die Erweiterung der Modellgleichungen auf
N-Substrate.

Eine Identifikation von Parametern zur Bilanzierung der {ibrigen im definierten Medi-
um vorhandenen Substrate ist anhand der fiir diese Arbeit zur Verfiigung stehenden
Experimente nicht méglich. Eine interessante Erweiterung, die in nachfolgenden Ar-
beiten betrachtet werden konnte, stellt die Beriicksichtigung der Aminoséduren Serin
und Glutaminsédure dar. Ebenso wichtig wére die Untersuchung der wahrend des
Wachstums gebildeten Stoffwechselprodukte. Dabei ist ein besonderes Augenmerk
auf die fiir die Symbiose zwischen Bakterien und Nematoden wichtigen Produkte,
zum Beispiel der Einschlusskorper zu legen.

Eine interessante Anwendung von modellbasierten Methoden liegt in der Verbes-
serung der online am Prozess anwendbaren Messtechnik. Dies umfasst neben der
modellgestiitzten Auswertung der Gasanalyse der Zu- und Abluft des Bioreaktors
auch die Bestimmung der Biomasse iiber optische Verfahren und eine automatisier-
te Analytik mit Hilfe einer HPLC-Anlage (Hochdruck-Fliissigkeitschromatographie-
Anlage).

Diese online durchfithrbaren Analyseverfahren weisen eine Reihe von Unzulénglich-
keiten, wie zu lange Analysezeiten bei der HPLC-Anlage oder starke Stoérungen durch
Messrauschen bei der Gasanalyse auf. Es wird gezeigt wie sich diese mit Hilfe ei-
nes modellbasierten Beobachterverfahrens ausgleichen lassen. Der hierfiir vorgestellte
Kalman-Filter-Algorithmus ist besonders geeignet, da er auch bei nichtlinearen und
zeitvarianten Systemen anwendbar ist.

Die wichtigste Anwendung der mathematischen Modellvorstellung liegt jedoch in der
Entwicklung von Prozessfithrungsstrategien. Die vorliegende Arbeit zeigt die Anwen-
dung einiger Konzepte und Ideen aus der Theorie differentiell flacher Systeme. Da-
bei handelt es sich um Systeme gewdchnlicher nichtlinearer Differentialgleichungen,
deren besondere Eigenschaft die Existenz virtueller Ausgéinge, sogenannter flacher
Ausgénge ist. Diese beinhalten die volle Information iiber die Dynamik des Systems.
Dies ermoglicht es, den Verlauf der Systemzustdnde und Systemeingénge allein aus
dem Zeitverlauf des flachen Ausgangs und dessen Ableitungen zu bestimmen, ohne
die Systemdifferentialgleichungen explizit zu losen.
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Eine, sich aus dieser Eigenschaft ergebende Anwendung, besteht in der Berechnung
der Eingéinge des Systems aus vorgegebenen Trajektorien fiir den flachen Ausgang. In
Simulationsstudien wird jedoch gezeigt, dass die so entworfenen Steuerungen anfillig
fiir Storungen und Modellunsicherheiten sind, so dass der Einsatz von Trajektorien-
folgeregelungen unerlésslich ist. Basierend auf der Tatsache, dass alle flachen Systeme
durch eine Zustandsriickfithrung exakt linearisierbar sind, wird gezeigt, wie sich die
komplexen nichtlinearen Wachstumsmodelle auf Systeme in Brunovsky-Normalform,
d. h. entkoppelte Integratorketten transformieren lassen.

Hier wird deutlich, dass insbesondere fiir die flachheitsbasierte Trajektorienfolge-
regelung das interne Modell-Prinzip eine duflert sinnvolle Ergénzung darstellt. Die
Tatsache, dass die Solltrajektorien unabhéngig voneinander wéhlbar sind und da-
mit als Signalmodell zur Verfiigung stehen, erlaubt eine einfache Anwendung dieses
Prinzips.

Die in dieser Arbeit vorgestellten Prozessfithrungen bestehen in einer gezielten Zu-
fuhr von Substraten im Fed-Batch-Betrieb. Die Zufiitterungsstrategien resultieren
aus flachheitsbasierten Trajektorienplanungen, d. h. sie ergeben sich aus Trajektori-
en fiir die flachen Ausgéinge der mathematischen Modelle. Auf diese Weise kénnen
Beschrankungen beziiglich der maximal erreichbaren Zelldichten umgangen werden.
Diese Beschréankungen liegen zum einen in der maximal vertretbaren Osmolaritét
und zum anderen in der beschrinkten Loslichkeit der Ndhrmedien bei neutralen pH-
Werten.

Es ist offensichtlich, dass eine flachheitsbasierten Steuerung des Bakterienwachstums
zu deutlich hoheren Bakteriendichten fithren kann, als sie zur Zeit in der industriellen
Produktion erzielt werden. Ebenso wird deutlich, dass auch in dem neu entwickelten
definierten Medium ausreichend hohe Bakteriendichten fiir die Zucht von Nematoden
im Fed-Batch-Betrieb zu erreichen sind.

Um reproduzierbare Zeitverlaufe und einen wirtschaftlichen Einsatz der Nahrmedien
gewahrleisten zu konnen, ist jedoch der Einsatz einer Trajektorienfolgeregelung un-
erlédsslich. Einen weiteren Ausblick auf nachfolgende Arbeiten stellt daher die reale
Umsetzung der vorgestellten Konzepte zur Trajektorienfolgeregelung dar. Die Ergeb-
nisse der Experimente zeigen allerdings, dass hierzu ein noch tieferes Verstandnis des
Stoffwechsels von P. luminescens und der gebildeten Produkte erforderlich ist.



Anhang A
Ergebnisse der Experimente

A.1 Allgemeines

Gegenstand dieses Abschnitts sind die Ergebnisse der in dieser Arbeit aufgefiihrten
Experimente. Dies soll deren Interpretation nachvollziehbar machen und die Verwen-
dung der Ergebnisse in nachfolgenden Arbeiten ermoglichen.

Alle Groflen sind iiber der Zeit aufgetragen. Der Name eines Experiments besteht
jeweils aus einer Kennung fiir das verwendete Kulturmedium. Dabei steht YS fiir
das YS-Medium (yeast-salt-medium) auf der Basis von Hefeextrakt (yeast-extract)
und Glucose und Amino fiir das definierte Medium, das im wesentlichen aus sieben
Aminosaduren besteht. Zuséatzlich beinhaltet der Name die Betriebsart, d. h. Batch
oder Fed-Batch Betrieb.
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A.2 Experiment YS_Batch_A

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse Cy (0)

AU (+) bzw. g/l (0)
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Bild A.1: Exp. YS_Batch_A: Optische Dichte (+) und Konzentration
(in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Saccharose

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Zeitin h

Konzentration der Glucose
T T

0.8~ q

0 I I I I I I I I
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18

Zeitin h

Bild A.2: Exp. YS_Batch_A: Konzentration (in g/1) der Saccharose
(+) und der Glucose (o) im Kulturmedium.
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Bild A.3: Exp. YS_Batch_A: Sauerstoffverbrauchsrate (oben) und
Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s

Konzentration von Glu (0), Ser (*), Tyr (x), Gln (+)
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Bild A.4: Exp. YS_Batch-A: Konzentration (in mmol/l) an
Glutaminséure (o), Serin (), Tyrosin (x) und Glutamin
(+) im Kulturmedium.
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Bild A.5:

mmol/l

Konzentration von Lys (0), His (*), Met (x), Pro (+)
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Exp. YS_Batch-A: Konzentration (in mmol/l) an Lysin

(o), Histidin (*), Methionin (x) und Prolin (+) im Kul-
turmedium.

Konzentration von Asp (0), Thr (*), Gly (x), Ala (+)
T T T T
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Bild A.6: Exp. YS_Batch_A: Konzentration (in mmol/l) an Aspa-

ragin (o), Threonin (%), Glycin (x) und Alanin (4) im
Kulturmedium.
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Konzentration von Leu (0), Try (*), Phe (x), Cys (+)
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Bild A.7: Exp. YS_Batch_A: Konzentration (in mmol/l) an Leucin

(o), Tryptophan (%), Phenylalanin (x) und Cystein (+)
im Kulturmedium.

Konzentration von B-Ala (o), Arg (*), Val (x), Iso (+)
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Bild A.8: Exp. YS_Batch_A: Konzentration (in mmol/1) an $-Alanin

(o), Arginin (%), Valin (x) und Isoleucin (4) im Kultur-
medium.
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A.3 Experiment YS_Batch_B

OD bei 725 nm
T T

Zeitinh

Bild A.9: Exp. YS_Batch_B: Optische Dichte.
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Bild A.10: Exp. YS_Batch_B: Sauerstoffverbrauchsrate (oben) und
Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s
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A.4 Experiment YS_Batch_C

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse Cy (0)
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Bild A.11: Exp. YS_Batch_C: Optische Dichte (+) und Konzentra-
tion (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Saccharose

10 T T
sk i
6l i
>
Ak i
Al i
0 ! . L e+ !
0 5 10 15 20 25 30
Zeitinh
Konzentration der Glucose
10 T T T

& !
25 30

Zeitinh

Bild A.12: Exp. YS_Batch_C': Konzentration (in g/1) der Saccharose
(+) und der Glucose (o) im Kulturmedium.
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5 O_-Verbrauchsrate
x 10 2
3 T T
25
2k
2
© 15
£
1
0.5
0 o b A L 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30
Zeitinh
-5 CO_-Produktionsrate
x 10 2
3 T T
25 4
2l
2
©15F
£
1k
0.5
0 1 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30

Zeitinh

Bild A.13: Exp. YS_Batch_C: Sauerstoffverbrauchsrate (oben) und
Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s

Konzentration von Glu (0), Ser (*), Tyr (x)
T

T T T
151 q
101 q
3
£
£
5L 4
0 ! L T e o S R L
0 5 10 15 20 25 30

Zeitinh
Bild A.14: Exp. YS_Batch-C: Konzentration (in mmol/l) an

Glutaminsaure (o), Serin (%) und Tyrosin (x) im Kul-
turmedium.
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A.5 Experiment Amino _Batch A

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse Cy (0)
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Bild A.15: Exp. Amino_Batch_A: Optische Dichte (+) und Konzen-
tration (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Glucose

1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 35
Zeitinh

Bild A.16: Exp. Amino_Batch_A: Konzentration (in g/1) der Glucose
(o) im Kulturmedium.
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Bild A.17: Exp. Amino_Batch_A: Sauerstoffverbrauchsrate (oben)
und Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s

Konzentration von Glu (0), Ser (*), Tyr (x)
.

mmol/l

Bild A.18: Exp. Amino_Batch_A: Konzentration (in mmol/l) an
Glutaminsdure (o), Serin (%) und Tyrosin (x) im Kul-
turmedium.
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Konzentration von Lys (o), His (*), Met (x), Thr (+)
T T T T

| |
0 5 10 15 20 25 30 35
Zeitinh

Bild A.19: Exp. Amino_Batch_A: Konzentration (in mmol/1) an Ly-
sin (o), Histidin (*), Methionin (x) und Threonin (+)
im Kulturmedium.
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A.6 Experiment Amino_Batch_B

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse C>< (o)

ot 1 1 1 1 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45

Zeitinh

Bild A.20: Exp. Amino_Batch_B: Optische Dichte (+) und Konzen-
tration (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Glucose
T T T

0 1 1 1 1 1 o 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45
Zeitinh

Bild A.21: Exp. Amino_Batch_B: Konzentration (in g/1) der Glucose
(o) im Kulturmedium.
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Bild A.22: Exp. Amino_Batch_B: Sauerstoffverbrauchsrate (oben)
und Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s
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A.7 Experiment Amino_Batch_C

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse Cy (0)
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Bild A.23: Exp. Amino_Batch_C'": Optische Dichte (+) und Konzen-
tration (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Glucose

0 ! ! ! ! ! ! ! ! !
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45

Zeitinh

Bild A.24: Exp. Amino_Batch_C: Konzentration (in g/1) der Gluco-
se (o) im Kulturmedium.
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Bild A.25: Exp. Amino_Batch_C: Sauerstoffverbrauchsrate (oben)
und Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s
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A.8 Experiment YS_FedBatch_A

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse Cy (0)
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30

AU (+) bzw. g/l (0)

20
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0 5

Bild A.26: Exp. YS_FedBatch_A: Optische Dichte (+) und Konzen-
tration (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Glucose

1
0 5 10 15 20 25
Zeitinh

Bild A.27: Exp. YS_FedBatch_A: Konzentration (in g/1) der Glucose
(o) im Kulturmedium.
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Bild A.28: Exp. YS_FedBatch_A: Sauerstoffverbrauchsrate (oben)
und Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in mol/s

Zufuhr von Hefeextrakt (bezogen auf \/I)
15 T T T

0 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25
Zeitinh

Zufuhr von Glucose (bezogen auf VI)
5 T T T

g/l * 1/h

|
0 5 10 15 20 25
Zeitinh

Bild A.29: Exp. YS_FedBatch_A: Zufuhr von Hefeextrakt (oben)
und Glucose (unten) in g/l bezogen auf das Volumen
V; = 2 1 des Bioreaktors
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A.9 Experiment YS_FedBatch_B

OD bei 725 nm (+), Konz. der Biomasse Cy (0)
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Bild A.30: Exp. YS_FedBatch_B: Optische Dichte (4) und Konzen-
tration (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Saccharose
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Konzentration der Glucose
T T T
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Bild A.31: Exp. YS_FedBatch_B: Konzentration (in g/1) der Saccha-
rose (+) und der Glucose (o) im Kulturmedium.
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Zufuhr von Hefeextrakt (bezogen auf \/I)
60 T T T

50 7

a0t .

30 q

g/l *1/h

20 q

10 q

0 | 1 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 35

Zeitinh
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1
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Bild A.32: Exp. YS_FedBatch_B: Zufuhr von Hefeextrakt (oben)
und Glucose (unten) in g/l bezogen auf das Volumen
V; = 21 des Bioreaktors
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A.10 Experiment YS_FedBatch_C

OD bei 725 nm (+), Konz. der Biomasse Cy (0)
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Bild A.33: Exp. YS_FedBatch_C'": Optische Dichte (+) und Konzen-
tration (in g/1) der Biomasse (o).

Zufuhr von Hefeextrakt (bezogen auf V‘)
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Bild A.34: Exp. YS_FedBatch-C: Zufuhr von Hefeextrakt (oben)
und Glucose (unten) in g/l bezogen auf V; =21
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A.11 Experiment Amino_FedBatch_A

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse Cy (0)
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Bild A.35: Exp. Amino_FedBatch_A: Optische Dichte (4) und Kon-
zentration (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Glucose
T

0 1 1 1
0 5 10 15 20 25
Zeitinh

Bild A.36: Exp. Amino_FedBatch_A: Konzentration (in g/1) der Glu-
cose (o) im Kulturmedium.
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Bild A.37: Exp.  Amino_FedBatch_A:  Sauerstoffverbrauchsrate
(oben) und Kohlendioxidproduktionsrate (unten) in
mol/s

Konzentration von Glu (0), Ser (*), Tyr (x)
T T T T

140 q

120

80

mmol/l

60 -

20

1
0 5 10 15 20 25 30 35 40
Zeitinh

Bild A.38: Exp. Amino_FedBatch-A: Konzentration (in mmol/l) an

Glutaminsaure (o), Serin (%) und Tyrosin (x) im Kul-
turmedium.
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Konzentration von Lys (0), His (*), Met (x), Thr (+)
T T T T T

mmol/l

0 1 1 1 1 1 1 1
0 5 10 15 20 25 30 35 40

Zeitinh

Bild A.39: Exp. Amino_FedBatch_A: Konzentration (in mmol/l) an
Lysin (o), Histidin (*), Methionin (x) und Threonin (+)
im Kulturmedium.

Zufuhr von Glucose (bezogen auf V)
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Bild A.40: Exp. Amino_FedBatch_A: Zufuhr von Tyrosin (unten) (in
mmol/1) und Glucose (oben) in g/1 bezogen auf das Vo-
lumen V; = 2 1 des Bioreaktors
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A.12 Experiment Amino_FedBatch_B

OD bei 725 nm (+) und Konz. der Biomasse Cy (0)
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Bild A.41: Exp. Amino_FedBatch_B: Optische Dichte (4) und Kon-
zentration (in g/1) der Biomasse (o).

Konzentration der Glucose
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Zeitinh

Bild A.42: Exp. Amino_FedBatch_B: Konzentration (in g/l) der
Glucose (o) im Kulturmedium.
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Konzentration von Glu (o), Ser (*), Tyr (x)
T T T T T
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Bild A.43: Exp. Amino_FedBatch_B: Konzentration (in mmol/l) an

Glutaminsdure (o), Serin (%) und Tyrosin (x) im Kul-
turmedium.

Konzentration von Lys (o), His (*), Met (x), Thr (+)
T T T T T

mmol/l

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45
Zeitinh

Bild A.44: Exp. Amino_FedBatch_B: Konzentration (in mmol/l) an
Lysin (o), Histidin (*), Methionin (x) und Threonin (+)
im Kulturmedium.
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Zufuhr von Glucose (bezogen auf V)
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Bild A.45: Exp. Amino_FedBatch_B: Zufuhr von Tyrosin (unten) (in
mmol/1) und Glucose (oben) in g/l bezogen auf das Vo-
lumen V; = 2 1 des Bioreaktors
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