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Kurzfassung der Arbeiz

Kurzfassung der Arbeit

Die Akkumulation von L-Phenylalanin in Fermentationsprozessen mit E. colr-
Uberproduzenten macht einen Prozess zur integrierten Produktabtrennung sowohl
aus wirtschaftlicher als auch aus biologischer Sicht interessant.

Die membrangestiiizte Reaktivexiraktion in Hohlfasermodulen kann als integrierte
Produktabtrennung im PilotmaBstab etabliert werden. Dabei sind maximale
Trennleistungen von 11 g/m2h Uber die Hohlfasermembran erreichbar. Der
Extraktionsprozess ist Uber eine Beziehung von Sherwood Zahl (Sh) in Abhangigkeit
von Reynolds- und Schmidit-Zahl (Re, Sc) mathematisch zu beschreiben. Anhand
dieses Modells kénnen Einflisse der Hydrodynamik fiur Auslegungsprozesse
abgeschatzt werden. Die berechneten Stofflibergangskoeffizienten stimmen mit den
experimentell ermittelten Werten weitgehend tberein.

Ein biokompatibles Stoffsystem, bestehend aus Extraktions- und Losungsmittel (Di-2-
ethylhexyl-Phosphosséure,Do.EHPA und Kerosin), mit ausreichenden
Extraktionsleistungen fir L-Phe steht zur Verfigung. Die Toxizitatsschwelle des
Extraktionsmittels liegt dabei oberhalb 20 %v/v. Unterhalb dieses Grenzwertes hat
der Eintrag des Carriers in die Fermentation einen positiven Effekt auf die
Produktbildung. Eine reversible Extraktion mit vollstandiger Carrierregeneration wird
durch den Einsatz von Schwefelsaurelésung als Extraktphase erreicht.

Mit der membrangestiitzten Reaktivextraktion kann L-Phenylalanin aus
Fermentationspermeat im PilotmaBstab abgetrennt und aufkonzentriert werden. Die
Selektivitdt der Reaktivextraktion erreicht in Bezug auf den vorgelegten
Fermentationsiiberstand einen Wert von 97 %. Die Prazipitation des
aufkonzentrieten Phenylalanins aus dem Exiraki liefert eine weiBliche
Trockensubstanz mit einer Reinheit von tber 99 %.

Mit der entwickelten Technologie kann im PilotmaBstab aus laufenden
Fermentationsprozessen L-Phenylalanin im Kilogramm MaBstab abgetrennt und
préazipitiert werden. Der Aufarbeitungsprozess besteht damit aus nur drei
Einzelschritten. Durch die integrierte Produkiabtrennung wird die Produktivitdt der
Fermentation um Faktor 3,75 erhoht.

Mit der vorliegenden Arbeit kann die simultane Produktabirennung aus
Fermentationsprozessen mit direkter Raffinatriickilihrung erstmalig im PilotmaBstab
gezeigt werden.

Vi



Einleitung

1 Einleitung

Die Biotechnologie ist definitionsgemaf die integrierte Anwendung von Naturwissenschaften
und Ingenieurwissenschaften mit dem Ziel, Organismen, Zellen, Teile daraus und molekulare
Analoge technisch zu nutzen'.

Die mikrobielle Herstellung von Aminos&uren wird derzeit in einem MafBstab von etwa einer
Million Tonnen pro Jahr weltweit durchgefihrt. Der Bedarf fiir Aminoséauren als
Geschmacksverstérker, Fuitermitteladditive, Antioxidantien oder Bestandteil von
Nahrungsmitteln ist weiterhin ansteigend. Die Aminosaure L-Phenylalanin wird zum
Uberwiegenden Teil in der Produktion des kinstlichen SuBstoffs Aspartam eingesetzt. Mit
jahriich 9000 Tonnen ist sie eine Aminosédure mit einem der gréBten Marktvolumina.
Aufgrund des wachsenden Marktes fiir Aspartam ist auch ein steigender Bedarf an L-
Phenylalanin zu erwarten.

Altere Produktionsverfahren zur Herstellung von L-Phenylalanin verwenden enzymatische
Methoden oder Ganzzell-Biotransformationen. Aufgrund der Kosten zur Herstellung der
jeweiligen Precursor sind heute direkte Fermentationsverfahren mit Uberproduzenten,
ausgehend von Glucose und Ammoniak, 6konomisch sinnvoller?.

Mit einem Weltmarktanteil von 70 % ist Monsanto heute der gréBte Produzent von Aspartam.
Das eingesetzte L-Phenylalanin wird dazu fermentativ hergestellt. Der zweitgrofte
Aspartam-Produzent ist die Holland Sweetener Company, eine Tochter des niederlandischen
DSM-Konzerns. In deren Produktionsverfahren wird eine enzymatische Kopplung zur
Synthese des Aspartam verwendet’. Aufgrund der Spezifitét des verwendeten Enzyms ist
dabei der Einsatz von D/L-Phenylalanin mdglich. Zur Verwertung muB jedoch das
verbleibende D-Phenylalanin racemisiert werden, so daf3 die Verwendung von fermentativ
hergestelltem L-Phenylalanin fir den GesamtprozeB konomisch sinnvoller wéare.

Zur Gewinnung des L-Phenylalanins aus Fermentationsldsungen werden zunéchst die Zellen
Uber Zentrifugen und/oder Filtrationseinheiten abgetrennt. Dabei mufB3 héufig bereits
auskristallisiertes Phenylalanin durch pH-Verschiebung wieder in Lésung gebracht werden.
Die weitere Produktaufarbeitung lauft Gber mehrere Verfahrensschritte (z.B. Adsorption,
Entfarbung, Kristallisation) bis zum festen Endprodukt.

Verschiedene Autoren vermuten eine Produkiinhibierung durch L-Phenylalanin im
fermentativen Produktionsproze*. Arbeiten zur Analyse dieser Inhibierungen sind jedoch
bisher nicht publiziert worden. Bei der fermentativen Herstellung von L-Tryptophan konnte
jedoch eine Produktinhibierung beobachiet werden. Eine integrierte Abtrennung des L-
Phenylalanins kénnte demzufolge eine derartige Produktinhibierung vermeiden und des
weiteren die angesprochene pH-Verschiebung der gesamten Fermentationsiésung vor der
Zellabtrennung umgehen.

Mit Hilfe des Organismus Escherichia coli sollte daher ein Fermentationsverfahren mit einer
integrierten Abtrennung des Produktes entwickelt werden. Dieses Verfahren soll bis in den
IndustriemaBstab (>1000 t L-Phe/a) scale-up féhig sein. Da im ProzeBverlauf das gebildete
Produkt im Reaktor akkumuliert, werden in der vorliegenden Arbeit Techniken zur simultanen
Produktabtrennung entwickelt, um Produkiinhibierungen zu vermeiden.

Die Komplexitdt der Fermentationslésung erfordert Aufarbeitungsveriahren mit hoher
Selektivitat fir das Zielprodukt. Es werden daher verschiedene Aufarbeitungsvarianten
Uberpriift. Dabei gilt es zum einen, die prinzipielle Eignung zur integrierten
Produktabtrennung zu zeigen. Des weiteren sind die Selektivitat, die Trennleistung und eine
einfache Prozef3fihrung von Bedeutung.



Stand des Wissens

2 Stand des Wissens

2.1 Motivation flir den integrierten Ansatz

Die fermentative Herstellung von niedermolekularen Metaboliten kann besonders bei
chiralen Verbindungen (wie z. B. L-Phenylalanin) eine Alternative zu chemischen Synthesen
darstellen. Im Verlauf der Fermentation akkumuliert jedoch das gebildete Produkt im Reaktor
und kann zu Inhibierungen flihren. Um dies zu vermeiden, lassen sich Techniken zur
simultanen Produktabirennung einsetzen. Dazu werden Aufarbeitungstechniken in den
FermentationsprozeB3 integriert. Unter einem integrierten Ansatz wird in der vorliegenden
Arbeit die zur Fermentation simultan ablaufende, kontinuierliche und integrierte Abtrennung
des Produkis verstanden. Dabei wird in einem Bypass Produkt entnommen und das Produkt
hieraus abgereichert. Durch den integrierten Ansatz wird eine Verbesserung der
Wirtschaftlichkeit des Gesamtprozesses erwartet. Die Griinde fir diese Verbesserung lassen
sich in biologische und technische Aspekte unterteilen.

2.1.1 Biologische Griinde

D-Gltlcose

(3L

PEP

Zytoplasma Membran)

Feedback

AcetytCoA Hemmung

Aromatenbiosynthesew:

Acetat

Feedback
Hemmung

Abb. 2-1: Zentralstoffwechsel und Aromatenbiosynthese am Beispiel eines E. coli-

Produktionsstammes mit genetischen Veranderungen in der Aromatenbiosynthese

Die biologisch motivierten Grinde fir  ein i ' i

' ) en integrierten ProzeB sind im
ﬁromatenb!osynthesewgg bggrundet. Wegen des hohen energetischen Aufwands der
romgtenblosynthese' lSt. dles_er Weg auf mehreren Ebenen reguliert®. Neben der
genetischen Regulation ist die allosterische Hemmung von Enzymen der wichtigste
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Mechanismus®. So kann es im fortschreitenden Fermentationsverlauf durch Akkumulation
der Aminoséure im Reaktor zur Verschlechterung der erzielbaren Ausbeuten kommen’.

Der Grund hierflr liegt im folgenden Regulationsmechanismus: Die Uber das PTS-System
aufgenommene Glucose wird innerhalb der Glykolyse zu Phosphoenolpyruvat (PEP)
umgesetzt. Gleichzeitig wird Glucose-6-Phosphat im Pentose-Phosphat-Weg zu Erythrose-4-
Phosphat (E4P) umgesetzt. Ausgangspunkt der Aromatenbiosynthese ist die Kondensation
von je einem PEP und E4P zu Desoxyarabinoheptulosonat-7-phosphat (DAHP). Diese
Reaktion wird durch die DAHP-Synthase katalysiert. Diese irreversible Eingangsreaktion in
den Biosyntheseweg ist eine wichtige Regulationsstelle®. Die DAHP-Synthase liegt in Form
von drei Isoenzymen vor, die durch die Endprodukie der Enzymkaskade Tyrosin,
Phenylalanin und Tryptophan bei Akkumulation dieser spezifisch inhibiert werden. Die durch
das Gen aroG codierte DAHP-Synthase wird durch Phenylalanin Feedback inhibiert. Das
Gen aroF codiert wiederum die tyrosmspezmsche DAHP-Synthase®. Bei unphysiologischen
Konzentrationen an L-Phenylalanin, wie sie in einem Produktionsproze3 vorkommen, fihrt
jedoch auch L-Phenylalanin zu einer Inhibierung dieses Enzyms. In vitro Untersuchungen
zeigten, daB die DAHP-Synthase-Aktivitat bei einer Konzentration von 10 g/l L-Phenylalanin
bereits um 50% reduziert wird'®. Bisher konnten molekularbiologische Arbeiten zur
Vermeidung dieser Inhibierung nicht den gewiinschten Erfolg bringen.

Trennt man das produzierte L-Phenylalanin durch entsprechende Techniken bereits wahrend
der Fermentation ab, lasst sich dieser negatlve Effekt vermutlich vermeiden, wie schon fir
andere Produkte gezeigt werden konnte . Damit ware eine Erhéhung des Produkttiters und
der Raum-Zeitausbeute zu erwarten.'?

2.1.2 Technische Griinde

Neben der biologischen Motivation fur eine integrierte Produktabtrennung gibt es jedoch
auch elnlge technische Aspekte, die einen integrierten Ansatz interessant erscheinen
lassen™. Verschiedene Autoren'™'® nennen relevante &konomische Vorteile durch eine
integrierte Abtrennung des Wertstoffes aus der laufenden Fermentation. Ein wichtiger Aspekt
ist die theoretische Ausbeute von 100 % in der ersten Trennoperation. In vollstandig
integrierten Ansétzen kann diese Ausbeute erreicht werden, weil die Fermentationslésung im
Kreislauf gefahren und vollsténdig rezykliert wird. Des weiteren kénnen vorgelegte Néhrsalze
und Precursor bei selektiver Abtrennung des Produkis im Fermentationsprozef3 weiter
genutzt werden.

Eine bessere Ausnutzung der Reaktorvolumina durch die Integration fiihrt ebenfalls zur
Kostenersparnis'®. Aufgrund der kontinuierlich betriebenen Aufarbeitung und der im
Vergleich zu satzweisen Aufarbeltungsschrltten kleinen Volumenstrome  sollten
Investitionskosten eingespart werden kénnen'”
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2.1.3 Gegenlberstellung der ProzeBvarianten

Ein Verfahren zur integrierten Produktabtrennung sollte folgende Merkmale aufweisen:

> selektive Abtrennung des Produkis

maglichst getinge Verluste an vorgelegten Medienbestandteilen (Glucose, Salze, etc.)
keine toxischen Effekte auf den Fermentationsprozef3

geringe oder keine Verdnderung der lonenstarke des Fermentationsliberstands

keine Beeinflussung der Mikroorganismen durch eine Gradientenbildung im Bypass (Og,
pH)

» Aufkonzentrierung des Produkis

vV V.V VY

Im folgenden werden einige Aufarbeitungsverfahren beschrieben, die flir eine
ProzeBintegration geeignet sein konnten. Aufgrund der Vor- und Nachteile der einzelnen
Varianten wird dann das in dieser Arbeit eingesetzte Verfahren bestimmit.

2.1.3.1 FlieBbettadsorption

s 2

@ Produk’t%

—

iy

o I £y
Zuluft o\ S/
Adsarption Desorption /

Abb. 2-2: Integration der FlieBbettadsorption in den Fermentationsproze

Adsorptionsverfahren kénnen in Form der FlieBbettadsorption Uber einen Bypass direkt in
dgn ProzeB integriert werden'. Abb. 2-2 zeigt das Prinzip dieses Verfahrens. Durch den
Em'sa}tg von Adsorbermaterialien groBer Dichte kann ein Austragen der Partikel durch den
Flu:dns:e(ungsstrom vermieden werden. Verwendet man ein Adsorbermaterial
un‘terschle'dlicher Dichte und KorngroBen, laBt sich das FlieBbett als klassierende
erl:_nelschlcht fahren. Dabei findet aufgrund der unterschiedlichen Dichte und GroBe eine
Sphlchtung d_er Adsorberpartikel statt. Durch diese Fluidisierung kann die Saule direkt mit
b:_omassehgltlger Zulaufldsung gefahren werden, da es nicht zu einer Verstopfung mit
Mikroorganismen kommen kann %, Ist jedoch die Verweilzeit der Mikroorganismen in dem
Bypass zu lang, ko_nnen Gradienten auftreten (z.B. O,, pH), wodurch es zu Limitierungen
ko_mr‘r'len kanq. Em weiterer Nachteil dieses Verfahrens fiir die Aufarbeitung von
Pr:marmete}bghten ist der Mangel an selektiven Harzen fiir Aminoséuren, insbesondere L-
Phenylalanin™. Bei der Verwendung nicht selektiver lonentauscherharze wiirden jedoch
auch Néahrsalze aus der Fermentationslosung adsorbiert und miiBten ersetzt werden”’éa.
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2.1.3.2 Elekirodialyse
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Abb. 2-3: Integration der Elektrodialyse in den Fermentationsprozel3

Bei der Abtrennung ionischer Komponenten aus verdiinnten wéaBrigen LOsungen liegt die
Elekirodialyse nahe. Wie v. Eysmondt zeigen konnte, lassen sich mit dieser Methode
Fermentationslésungen aufreinigen?. Die treibende Kraft des Trennprozesses und damit d|e
Trenn- und Konzentrierungsleistung lassen sich Uber den angelegten Strom frei wéhlen®
Uber ein Mikrofiltrationsmodul wird die Biomasse zurlickgehalten und ein Permeatstrom dem
Reaktor entnommen (Abb. 2-3). Um das L-Phenylalanin der Elekirodialyse zugénglich zu
machen, muB3 vor dem eigentlichen Trennschritt ein pH-Shift erfolgen. Durch die Titration
werden die im physiologischen Bereich zwitterionischen L-Phe Molekiile geladen. In einem
Membranstapel werden dann die geladenen Aminosduremolekile durch den angelegten
Strom aus dem Fermentationspermeat getrennt. Die Abtrennung fermentatlv hergestellter
Sauren konnte aus Modelllésungen fiir Zitronensdure®® und Essigsaure® gezeigt werden.
Die Probleme beim integrierten Einsatz der Elekirodialyse ergeben sich zum einen aus dem
nétigen pH-Shift vor der Abtrennung. Dadurch werden erhebliche Salzirachten in den
FermentationsprozeB eingetragen, die die Fermentation stéren kénnen. Ein weiteres
Problem ist die geringe Selektivitat. Aufgrund der starken Unterschiede in den
Diffusionkoeffizienten werden beim Einsatz der Elekirodialyse in Amlnosaureprozessen
zundchst nur die anorganischen lonen abgetrennt und dann erst die Aminosauren?®
Umgehen lieBe sich dieses Problem durch den Einsatz geladener lonenselektlver
Membranen?®, dann ware jedoch ein zweifacher pH-Shift nétig, um das L-Phe zuerst als
Kation und anschlieBend als Anion zu dialysieren und so die Salze abzutrennen.

2.1.3.3 Donnan Dialyse
. N
e

et
Zuluft Maraah “\ Y
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Abb. 2-4: Integration der Donnan Dialyse in den Fermentationsproze®3

Die Etablierung der Donnan Dialyse mit lonentauschermembranen als integriertem
ProzefRschritt scheint sehr vielversprechend. Im Gegensatz zur Elektrodlalyse ist hier keine
elektrische Spannung notwendig , um den lonenlibergang zu erzwmgen . Der treibende
Gradient ist allein die vorgelegte Konzentration an Gegenionen®'. In Abb. 2-4 ist die
Implementation dieses Verfahrens in den ProduktionsprozeB schematlsch dargestellt. Nach
Abtrennung der Biomasse und der Proteine in einer geeigneten Ulirafiltrationseinheit, wird

5
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das Permeat in ein Modul mit lonentauschermembran geftihrt. Jenseits der Membran werden
hohe Konzentrationen an Gegenionen vorgelegt (z.B. Na* aus NaOH). Diese lonen
diffundieren durch die geladene Membran. Zur Wahrung der Elekironeutralitat diffundieren
im Gegenzug dazu andere Kationen auf die Akzeptorseite®/*. Mit diesem Verfahren sollte
eine Aufkonzentrierung um den Faktor hundert oder héher mdglich sein®. Bei der Donnan
Dialyse kdénnen die Phasenverhéltnisse frei gewahlt werden, was eine Aufkonzentrierung
ebenfalls erleichtert®™. Zur Abtrennung organischer Sauren aus Fermentationsmedien liegt
bereits eine Patentanmeldung vor®, jedoch liegen die beschriebenen Trennleistungen und
Selektivitdten in sehr niedrigen Bereichen. Bei der Donnan Dialyse werden alle Kationen aus
der Fermentationslosung abgetrennt. Da jedoch die anorganischen lonen aufgrund lhrer
geringen GroBe wesentlich schneller diffundieren als das L-Phe, ist fir komplexe
Fermentationslosungen keine Selektivitat fir L-Phe vorhanden.

2.1.3.4 Integrierte Kristallisation

e
31

Zuluft e
\_ '

Abb. 2-5: Integration der Kristallisation in den Fermentationsproze3
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Die Integration eines Kiristallisationsverfahrens in den Fermentations-Bypass bietet sich bei
sehr hohen Produktkonzentrationen an. Die Léslichkeit von L-Phenylalanin in der
Fgrmente}tionslbsung liegt unter physiologischen Bedingungen (T = 25°C bis 37°C; pH = 6
b|§ 7) bei ca. 30 g/l. Oberhalb dieses Wertes I4Bt sich das Produkt kristallisieren. Abb. 2-5
zeigt schematisch das Integrationsprinzip einer Kristallisation. Uber eine Ultrafiltration (UF)
werden die Biomasse und die Proteine im Reaktor zuriickgehalten. Durch
Zwischenschaltung einer Nanofiliration wird das Permeat der UF weiter aufkonzentriert.
Durch. Absenkc_an der Temperatur im Retentat wird die Kristallisation eingeleitet. Zur
Energlgersparnls kann eine Warmepumpe eingesetzt werden. Die Vorteile dieses Verfahrens
sind die gute Charakterisierung dieser Technologie und die Verfiigbarkeit kompletter
Anlagen auf dem Markt. Jedoch wird das preiswerte Verfahren der Kristallisation durch den
Einsatz von teuren Membranfilirationen okonomisch sehr unatiraktiv. Ohne diese
Membranschritte wére jedoch die Abreicherungsrate zu gering. Ein wesentlicher Nachteil

ergibt sich zudem aus der Patentsituation. Tanabe und Ohmori i ii
. mori vo
haben das Verfahren 1995 zum Patent angemeldet®. n der Firma Ajinomoto

2.1.3.5 Reaktivextraktion / Fllissigmembranverfahren
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Abb. 2-6: Integration der Reaktivextraktion in den Fermentationsproze
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Bei der Reaktivextraktion (Abb. 2-6) handelt es sich um ein Fliissigmembranverfahren. Dabei
wird die filtrierte Fermentationslosung in einem geeigneten Kontaktor mit einer organischen
Phase in Kontakt gebracht. Aufgrund des ionischen Charakters des L-Phe kann es ohne eine
Maskierung der Ladungen nicht in die unpolare organische Phase ubergehen. In der
organischen Phase ist ein Carrier gelést, der als Flissigionentauscher fungiert und die
Ladung des L-Phe maskiert, so daB es sich in der unpolaren Phase I6sen kann. In einem
zweiten Kontaktor kann das L-Phe durch Gegenionen vom Carrier verdrangt werden und in
eine waBrige Phase riickextrahiert werden. Der Vorteil dieses Verfahrens liegt in der
Selektivitat, welche durch die Affinitit des aromatischen Rings am L-Phe zu einer
organischen Phase und der Ladung des Carriers erzeugt wird. Durch diese Affinitat werden
mit einer hohen Selektivitit lonen mit einem aromatischen Rest extrahiert. Der einstellbare
Gradient in Form der Gegenionen ermdglicht eine Extraktion entgegen des L-Phe-
Gradienten, so daB auch aufkonzentriert werden kann. Der wesentliche Nachteil dieses
Verfahrens liegt jedoch in der nétigen Titration des L-Phe. Um eine definierte Nettoladung
am Molekul zu erzeugen, miiBte das Raffinat vor der Extraktion in den stark sauren oder den
stark basischen Bereich titriert werden. Nach der Extraktion muB dann zuriick auf den
Fermentations pH-Wett titriert werden. Dadurch werden erhebliche Mengen an Salzen in die
Fermentation verschleppt. Ein weiterer Nachteil ist die mogliche Toxizit4t der Carrier auf die
Organismen in der Fermentation.

2.1.3.6 lonentauscher

—

Adsorption

A

Siaton {)\}— o= Produkt
\v

K Desorption J

Abb. 2-7: Integration einer lonentauscherséaule in den Fermentationsproze3

Die Integration einer lonentauscherséule in den FermentationsprozeB ist technisch wie in
Abb. 2-7 dargestellt leicht méglich. Uber eine Ultrafiltration werden die Biomasse und die
gréBeren Proteine zurlickgehalten. Mit dem Permeat wird eine lonentauschersaule beladen.
Nach der Adsorption des Produkis wird die abgereicherte Matrix zuriick in den Fermenter
gefuhrt. Im satzweisen Betrieb kann dann das L-Phenylalanin von der Saule desorbiert
werden. Nach dieser Regeneration des lonentauscherharzes wird die Siule dann erneut
beladen. Der Einsatz fester Harze flr die integrierte Produktabtrennung aus
Fermentationsprozessen wurde bereits beschrieben®. Auch die Beladung mit
biomassehaltigen Suspensionen ist bei entsprechenden technischen Lésungen méglich®, so
daB eine Filtration vor der Adsorption nicht nétig ist. Allerdings ist diese Technologie nur fir
die Abtrennung ungeladener Substanzen (wie z.B. Catechole) problemios einsetzbar*®. Fir
den Einsatz von lonentauschern zur Adsorption geladener Molekule gilt dies nicht. Die
Selektivitat fir die Extraktion von Aminosduren mit den daflir geeigneten Harzen ist sehr
niedrig"’. Des weiteren werden die Bestandteile dissoziierter Salze ebenfalls adsorbiert,
dadurch wird eine selektive Abtrennung der Aminoséuren unmdglich.

2.1.3.7 Verfahren ohne Ruickflhrung

Neben den oben dargesteliten ProzeBvarianten gibt es noch die Mbglichkeit, den
entnommenen Fermentationstiberstand zu prozessieren und anschlieBend zu verwerfen und
damit eine Integration der Aufarbeitung ohne Riickfihrung durchzufihren. Der Nachteil
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dieser Verfahren ist jedoch, daB3 vorgelegte Precurser, Nahrsalze und Glucose nicht weiter
genutzt werden kdnnen.

2.1.4 Bewertung und Vergleich der ProzeBvarianten

Die Bedingungen, die ein integriertes Verfahren erfiillen sollte, lassen sich im wesentlichen
auf einige wenige Punkie beschrénken. Zunéchst solite die Abtrennung des L-Phenylalanins
selekiiv erfolgen und moglichst wenige andere Molekiile aus dem Fermentationsprozef3
mitreiBen. Weiterhin sollte die Fermentationsldsung neben der Abtrennung des Produkts in
ihren Eigenschaften (pH, T, lonenstérke) m&glichst wenig verdndert werden. Der
Abreicherungsgrad des gewéhlten Trennverfahrens sollte zufriedenstellend und nicht von
den ProzeBbedingungen der Fermentation abhéngig sein. Eine Schadigung des biologischen
Systems durch die integrierte Aufarbeitung muf3 ausgeschlossen werden konnen.

In Tabelle 1 sind einige Merkmale der ProzeBvarianten und ihre Bewertung dargestellt. Die
FlieBbettadsorption, die Elektro- und die Donnan Dialyse, die lonentauscher und die
Verfahren ohne Riickfiihrung haben eine geringe Selktivitdt gemeinsam. Da jedoch bei
einem integrierten Ansatz eine hohe Selektivitdt zu Beginn der Aufarbeitung ein ganz
wesentliches Merkmal ist, kénnen die genannten Verfahren nicht eingesetzt werden. Die
positive Bewertung der integrierten Kristallisation wird durch die im Text genannten Nachteile
(geringe Abreicherungsraten, hohe Betriebs- und Anlagenkosten durch druckgetriebene

Membranverfahren) relativiert. Somit scheidet die integrierte Krsiatllisation als Vertahren zur
Integration aus.

FlieBbett- | Elektro- Donnan Kristal- Reaktiv- lonen- ohne
adsorption | dialyse Dialyse lisation extraktion |tauscher |Ruck-
fihrung
Selektivitat ® ® ® ® © ® ®
Medien- ®
verluste ® ® © © © ®®
Toxizitat © © © © @) © ©
lonenstarke © ® ® © ® © @
Gradienten-
e ® © © © © © )
Autkonzen-
trierung S © ® © © ® ®

Tabelle 1: Bewertung der einzelnen ProzeBvarianten

Betrgchtet man die vorgestellten ProzeBvarianten unter den oben genannten
Geglchtspunlften, so hat jedes Verfahren Vor- und Nachteile fiir den beabsichtigtegn réir?:atz.
grelft'man jedoc_h die Reaktivextraktion heraus, zeigt sich, daB hier die Vorteile eher
Uberwiegen. Da ein Einsatz als integriertes Verfahren noch nicht tiberpriift wurde, soliten die
genannten N.acht.elle (Titration/Salzfracht, Toxizitat)*? auf ihre Relevanz im Beéug auf die
Einsetzbarkeit dieses Verfahrens Uberpriift werden und im Idealfall durch geeignete

technische Losungen kompensiert werden. Auf i ' ird di

_ ' . . Aufgrund der vorliegenden Informationen wird die
Ree}ktlv?xtraktlon als .das‘ geeignetste Verfahren fir den integrierten FEinsatz zur
Aminoséureabtrennung in dieser Arbeit genauer untersucht.
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2.2 Verfahrenstechnische Grundlagen

Bei der Reaktivextraktion handelt es sich um ein Flissigmembranverfahren. Im folgenden
sollen die Grundlagen zur Flissigmembrantechnik behandeli und die verschiedenen
Verfahrensvarianten aufgezeigt werden.

2.2.1 Flissigmembranverfahren

Durch den Einsatz von Membranen soll die gezielte Abtrennung einer oder mehrerer
Ubergangskomponenten ermdglicht werden. Die Membran soll als selekiive Barriere
zwischen der abgebenden und aufnehmenden Phase witken. Bei klassischen
Membranverfahren, wie der Umkehrosmose oder der Mikrofiliration, besteht die Membran
aus einer festen Phase. Bei den Flissigmembranverfahren trennt eine fllssige
Membranphase die Abgeber- und Aufnehmerphasen, welche ineinander mischbar sind. In
der Regel handelt es sich bei der Abgeber- und Aufnehmerphase um wéBrige Fluide. Es sind
jedoch auch organische Fllssigkeiten oder Gase denkbar. Generell wird fir den
Stofftransport  durch  Membranen der Begriff Permeation verwendet. Die
Fliissigmembrantechnik wird aufgrund ihrer Ahnlichkeit zur Fliissig-Fliissig-Extraktion auch
als Pertraktion bezeichnet.

2.2.1.1 Verfahrensgrundlagen

In dieser Arbeit sind die Abgeber- und Aufnehmerphasen wéaBrige Losungen. Die
Membranphase besteht aus einer organischen Losung. Die miteinander in Kontakt
stehenden Flissigkeiten sollten nicht ineinander I6slich sein.

Zur technischen Realisierung einer solchen Membran gibt es verschiedene Mdoglichkeiten.
Entweder kann mit dispergierten Emulsionstropfen gearbeitet werden, oder man verwendet
eine tragergestiitzte Flissigmembran. Dazu wird die Membranphase in ein pordses
Tragermaterial eingebracht. Es ist aber auch maglich, die jeweiligen Phasentrennungen tber
zwei pordse Membranen zu erreichen und die Flissigmembran zwischen diesen zu
zirkulieren. Hier findet der Phasenkontakt dann in den Poren statt.

Der Stofitransport bei Flissigmembranverfahren 1Bt sich allgemein beschreiben. In der
wéaBrigen Phase diffundiert die abzutrennende Komponente an die Phasengrenziléche
zwischen Abgeber- oder Raffinatphase und Membranphase und tritt in die organische
Membranphase ein. Die Ubergangskomponente muB dazu entweder selbst physikalisch
oder durch den Einsatz von Lésungsvermittlern (sog. Carriern) in der Membranphase |6slich
sein. Die Carrier bilden mit der Ubergangskomponente eine membranlidsliche Verbindung.
Die Ubergegangene Verbindung diffundiert dann zur Grenzflache zwischen Membran und
Aufnehmer- oder auch Extrakiphase. Dort 16st sich die Ubergangskomponente in der
waBrigen Aufnehmerphase. Die treibenden Kréfte flir den Stofflibergang werden in Kapitel
2.2.2 beschrieben.

Es handelt sich demnach um einen simultan ablaufenden Exiraktions- Reextraktions-Prozef3.
Bei der klassischen Fliissig-Flissig-Extraktion verlaufen Extraktion und Reextraktion in zwei
raumlich getrennten Apparaten. Bei Flissigmembranverfahren kénnen beide ProzeBschritte
grundsaétzlich in einem Apparat durchgeftihrt werden.

Die als Membranphase eingesetzten Extrakhonsmnttel kénnen rein physikalisch wirkende
oder chemisch wirkende Losungsmittel sein®

Mit physikalisch wirkenden Losungsmltteln werden in der Regel Nichtelektrolyte aus
waBrigen Losungen entfernt. Sie 1dsen die Ubergangskomponente durch physikalische
Wechselwirkungen. Diese Wechselwirkungen kdénnen Dispersions-, Induktions-, Dipol-Dipol-
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Wechselwirkungen oder Wasserstoffbriickenbindungen sein. Es handelt sich hierbei immer
um nicht stéchiometrische Wechselwirkungen.

Im Gegensatz dazu gehen die chemisch wirkenden Extraktionsmittel mit dem zu
extrahierenden Sioff eine stdchiometrische Verbindung ein. Sie werden immer dann
eingesetzt, wenn es sich bei der Ubergangskomponente um einen Elektrolyten, wie z.B. eine
Carbonséure oder ein Metallsalz, handelt. Solche Stoffe lassen sich aufgrund ihres ionischen
Charakters nicht physikalisch in unpolaren Lésungsmitieln Idsen. Bei chemisch wirksamen
Extraktionsmitteln wird ein Losungsvermittler (Carrier) in einem organischen
Verdiinnungsmittel geldést. Aufgrund der statifindenden Reaktion zwischen dem
Lésungsvermittier und der Ubergangskomponente spricht man hier von Reaktivextraktion.

Die Stofftrennung bei der Fliissigmembrantechnik beruht —wie auch bei der Extraktion- auf
den unterschiedlichen Léslichkeiten der abzutrennenden Komponenten in den Phasen. Die
Verteilung einer Komponente in den Phasen kann durch den Verteilungskoeffizienten (Gl.
2-1) geméanB des Nernst‘schen Verteilungsgesetzes beschrieben werden. Der auf die molaren
Konzentrationen bezogene Verteilungskoeffizient der Komponente i lautet:

Gl. 2-1 Ko = 2. Yoo
Ciaq Vaq

Der Volumenquotient beriicksichtigt hierbei unterschiedlich groBe Phasen.

Neben dem Verteilungskoeffizienten wird in der Praxis héufig die Extraktionsleistung oder
auch der Extraktionsgrad E verwendet.

Gl. 2-2 E=100.| Sieg , Vog
COi,aq Vaq

Wobei  Coiaq die Startkonzentration an Ubergangskomponente ist. Setzt man die
experimentell bestimmbaren Werte ein, erhilt man fiir E:

Gl. 2-3 E=100. ((COi,aq - Ci,aq) . Vorg )

Coi,aq Vaq

Da das Lésun_gsmittel in der Reaktivextraktion im Gegensatz zur Flissig-Flussig-Extraktion
nIf)ht als Zwuschenspeicher, sondern nur als selektive Barriere dient, kénnen auch
Losungsmittel mit niedrigen Extraktionsgraden fiir die Ubergangskomponente eingesetzt
w_erdgen. Durch die groBen realisierbaren Austauschflachen 148t sich der daraus resultierende
niedrige Konzentrationsgradient tiber die Membran kompensieren.

Dfes weitgren werden bei 'der Rgaktivextraktion in  Flissigmembranen sehr geringe

g und die geringen L&sungsmittel- und
weiten  Grenzen frei wahlbaren
ntrierungen erreichbar.

Carrierverluste  zu  nennen. Durch die in
Volumenstromverhaltnisse sind zudem hohe Aufkonze

Da die Diffusionskoeffizienten in Flussigkeiten wesentlich héher sind als in Polymeren,

kdnnen in Flissigmembranen wesentlich héh
ere Stoff i - ;
Feststoffmembranen erzielt werder, transportraten als in herkdmmlichen

Anwendung findet die Flissigmembrantechnik bereits i
] . ereits in der Hydrometallurgie, der
Abwasserreinigung, der Nuklearchemie und auch in der Biotechnologiey(Zitronensé'lgre). Die

Hauptaufgaben bestehen in der Abiren :
schwachen Basen und Sauren (Ho8)*, ung von Metallen (zn, Cu, Cr, Pb, Ni, un),

10
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2.2.2 Stofftransportmechanismen

Die auftretenden Transportmechanismen héngen von der Art der Extraktion ab, d.h. ob es
sich um eine physikalische oder chemische Extraktion handelt. Der Mechanismus wird
auBerdem darliber charakterisiert, ob eine Reaktion in der Raffinat- oder der Extrakiphase
auftritt.

2.2.2.1 Einfache Permeation

Der membranlésliche Stoff A liegt zu Beginn des Prozesses in der Raffinatphase vor.
Zwischen den beiden Seiten der Membran herrscht ein Konzentrationsunterschied. Das
unterschiedliche chemische Potential der beiden Phasen bildet die treibende Kraft. A tritt aus
der Abgeberphase in die Membranphase Uber, diffundiert iber die Membran und I6st sich
schlieBlich in der Extrakiphase. Durch die steigende Konzentration von A in der Extrakiphase
sinkt der treibende Gradient ab. Hat sich zwischen Abgeber- und Aufnehmerphase ein
Gleichgewicht an A eingestellt, endet der ProzeB. Eine Aufkonzentrierung ist somit durch
dieses Verfahren nicht moglich.

Abb. 2-8: einfache Permeation (schematisch)

2.2.2.2 Einfache Permeation mit chemischer Reaktion

Die einfache Permeation kann durch ein Reaktion auf Extrakiseite wesentlich effizienter
gestaltet werden. Wird die Ubergangskomponente A auf der Aufnehmerseite der Membran in
eine membranunldsliche Komponente AB umgewandelt, bleibt der treibende Gradient
erhalten. Die Phenolabtrennung aus Abwéassern ist ein wichtiges Beispiel dieser

Technologie**"®.

affinat -| Membran | Exirakt -

Abb. 2-9: einfache Permeation mit chemischer Reaktion
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Durch den hohen pH-Wert der Aufnehmerphase (pH > 13) dissoziiert das Phenol 'nach d_em
Eintritt in die Extrakiphase nahezu vollstandig. Die dabei entstehenden Pher)ola’u?ngn sind
aufgrund ihres ionischen Charakters in der organischen M_embranphase nlc_ht Iosllcfh, o!a
diese unpolar ist. Auf diese Weise kann stets das maximale Konzentrationsgefélle in
Richtung Aufnehmerphase aufrecht erhalten werden®’.

2.2.2.3 Einfacher Carriertransport

Membran

AC

Abb, 2-10: einfacher Carriertransport

Durch den Einsatz chemisch wirkender Exiraktionsmittel lassen sich auch schwer oder gar
nicht I6sliche Komponenten {iber die organische Membran abtrennen. Diese Carrier werden
in der organischen Membranphase geldst. Der unbeladene Carrier bildet an der Grenzfléche
zwischen Membran und Raffinat mit der Ubergangskomponente A eine membranlésliche
Verbindung AC. Nach Diffusion durch die organische Membran wird A an der Phasengrenze
Membran / Extrakt wieder freigesetzt. Der unbeladene Carrier kann nach dieser
Regenerierung zurGck an der Abgeberphase erneut beladen werden. Bei diesem
Transportmechanismus wird die Transporigeschwindigkeit nicht mehr allein durch die
Diffusion bestimmt,  sondern auBerdem  durch die Extraktions- und
Reexiraktionsgeschwindigkeiten. Der Transport endet auch bei diesem Verfahren mit
Erreichen des Konzentrationsgleichgewichts in  den waBrigen Phasen. Eine
Aufkonzentrierung ist demnach auch mit diesem Verfahren nicht méglich.

2224 Einfacherv Carriertransport mit chemischer Reaktion in der Aufnehmerphase

Membran

Abb, 2-11: Carriertransport mit Reaktion
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Eine Aufkonzentrierung ist beim Carriertransprt moglich, wenn, wie bei der einfachen
Permeation, eine Reaktion in der Aufnehmerphase die Ubergangskomponente bindet. Dabei
muf3 auch hier das Reaktionsprodukt AB in der Membranphase uniéslich sein.

2.2.2.5 Coupled-Co-Transport

Wenn am Transport der Ubergangskomponente A auBer dem Carrier C noch eine dritte
Komponente D beteiligt ist, spricht man von gekoppeltem Stofftransport (coupled transport).

Membran

ADC

Abb. 2-12: Coupled-Co-Transport

Erfolgt der Transport von A und D in die gleiche Richtung, so spricht man vom coupled-co-
transport. Die beiden Komponenten A und D reagieren an der Phasengrenze mit dem Carrier
C zu dem membranléslichen Komplex ADC. Dieser diffundiert Uber die Membran zur
Aufnehmerphase. Die Komponenten A und D gehen in diese Phase uber. Durch einen
grof3en UberschuBB von D kann der Transport selbst dann noch aufrecht erhalten werden,
wenn die Gleichgewichtseinstellung fir A bereits erreicht ist. Mit diesem Verfahren ist also
eine Aufkonzentrierung von A im Extrakt mdéglich, wenn eine der Komponenten (D) auf der
Extraktseite durch eine Hilfsreaktion zur unldslichen Verbindung reagiert. Dieses Phanomen
wird bei der Abtrennung von Chromoxid mit Tridodecylamin genutzt.

2.2.2.6 Coupled-Counter-Transport

Membran

C

DC

Abb. 2-13: Coupled-Counter-Transport
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Den gekoppelten Transport von A und D in entgegengesetzte Richtungen nennt man
coupled-counter-transport. Bei der Komponente D spricht man auch von Gegeplonen zu A.
Zunéchst reagiert A mit DC zur membranldslichen Komponente AC. Das freiwerdende D
geht in das Raffinat tiber. Im Raffinat reagiert Komponente D mit E zu DE. Dadurch steht D
nicht mehr zur Rickdiffusion zur Verfligung und die Reaktion wird in Richtung Raffinat
gezogen. Nach Diffusion tiber die organische Phase, geht an der Phasengrenze zum E)'<trakt
A in die wiBrige Phase Uber und D bildet den Komplex DC. Nach Ruckdiffusion dieses
Carrierkomplex schlieBt sich der Kreislauf. Der coupled-counter-transport gehort zu den
wichtigsten Transportmechanismen in der Flissigmembrantechnik. Der treibende Gradient
kann hier durch die Konzentration an Gegenionen D beinahe frei gewahit werden. Eine
Aufkonzentrierung ist also nicht mehr vom Gleichgewicht der Komponente A in den wéBrigen
Phasen, sondern von den Gegenionen D abhéngig und somit leicht moglich.

2.2.3 Flissigmembrantechnik

Bei der technischen Umsetzung der Fllissigmembrantechnik gibt es eine Reihe von
Verfahrensvarianten, die kurz vorgestellt werden sollen. Neben den dispergierten
Emulsionstropfen gibt es noch die Moglichkeit der tragergestiitzten Fliissigmembranen.

Hinzu kommen noch einige Verfahrensvarianten zum Einsatz der Flissigmembrantechnik in
Hohlfasermodulen.

2.2.3.1 Dispergierte Emulsionstropfen

Beim Einsatz dispergierter Emulsionstropfen, kurz ELM (Emulsion Liquid Membrane), liegt
die Extrakiphase innerhalb fein dispergierter Mikrotropfen in der organischen Membranphase
vor. Um den Exirakt zu stabilisieren, miissen Emulgatoren eingesetzt werden.

Durch die Emulsionsbildung lassen sich sehr groBe volumenspezifische Austauschflachen
herstellen. Zwischen Abgeber- und Membranphase lassen sich Austauschflichen von

3000...4000 m#m? erreichen. Zwischen der Membran- und Abgeberphase liegen diese im
Bereich 10° m2/m3*®,

Das Verfahren gliedert sich in folgende ProzeBschritte:

* Emulgierung: Zur Herstellung einer stabilen Emulsion aus Membran- und

Aufnehmerphase werden diese unter Zugabe von Emulgatoren (Tenside) intensiv
durchmischt.

Stoffatiste!usch: Die emulgierte W/O-Emulsion (Wasser in organischer Phase) wird mit
der wéaBrigen Abgeberphase kontaktiert. Die W/O-Emulsion wird in der kohirenten
Abgeberphase dispergiert. Der Stofftransport erfolgt durch Molekulardiffusion und

Konvektion, abhéngig von der TropfengréBe und der Viskositét. Die spezifisch leichteren

Emulsionstropfen steigen nach oben, wahrend die gereinigte Abgeberphase sich am
Boden sammelt.

» Emulsionsspaltung: Aufgrund der Stabilisierun
muf die Emulsion auf

(5-20 kWh/m?3)

rung der Tropfen mit Hilfe eines Emulgators,
.gc’abroch‘en yvefden. Dies erfolgt in elektrostatischen Wechselfeldern
» Wobei ein kontinuierlicher Betrieb aufrecht gehalten werden kann.

Im Vergleich zu den tragergestiitzten Flissigmembra 6 it di
griBere Stoffaustauschil g nen kdnnen mit diesem Verfahren

achen realisiert werden. Der Einsatz von Emul atoren ist
_ _ _ . ist jedoch als
Pe(lgstg:lei?glrlcge: tl\i;’;ttchgell anzusehen, da die Spaltung der Emlﬂsion eine]n groBen
: arstellt. Des weiteren kann es bei ' [
Riokvermisthumenn s ei der Emulsionsspaltung zu erheblichen

schen den Phasen kommen. Fiir einen integri i i
: . A ) ) ! . grierten Ansatz, wie er in
dieser Arbeit angestrebt wird, sind dispergierte Emulsionstropfen deshalb nicht geeignet.
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2.2.3.2 Tragergestitzte Flissigmembranen

Bei den tragergestitzten Membranen, kurz SLM (Supported Liquid Membrane), wird die
Membranphase in einem pordsen Tragermaterial immobilisiert (Abb. 2-14). Die Stltzmatrix
muf eine hydrophobe Oberflache besitzen, um einerseits ein Eindringen von Wasser in die
Poren zu verhindern und andererseits die organische Phase aufhehmen zu konnen.
Tragermaterialien sind verschiedene Polymere wie z.B. Polypropylen mit einer Stérke von
20...500 um. Die mit der organischen Phase getréankten Poren haben einen Durchmesser
von 0,01...10 ym. Die Porositat liegt in der Regel bei 30%...40%.

Abb. 2-14: Schema der tragergestiitzten Fllissigmembran

In den Poren bilden sich je nach Betriebsbedingungen stabile Grenzflachen aus. Befindet
sich das Lésungsmittel auf der Extrakiseite, so muB3 nur eine der Grenzflachen stabilisiert
werden. Das ist bei der Flussig-Flissig-Extraktion und der Emulsions-Pertraktion der Fall.

Die Bauform der Polymermembranen als Hohlfasermodul bietet den Vorteil sehr grof3er
volumenspezifischer Austauschflachen. Hierbei werden mehrere tausend pordse Hohlfasern
zu einem Modul geblindelt. Eine Phase strdmt dann im Mantelraum, wéhrend die andere in
den Hohlfasern stromt.

Gegentiber den ELM bieten die SLM einige wesentliche Vorteile:

e es sind keine Emulgatoren erfordetlich,

¢ die Volumenstréme von Raffinat und Extrakt sind unabhéngig voneinander wahibar,
e es ist eine kompakte Bauweise moglich,

e es tritt keine Rickvermischung auf,

e das Volumen an organischer Phase ist sehr gering und

e aufgrund der getrennten Phasenfiihrung kdnnen Phasen nahezu gleicher Dichte
eingesetzt werden.

Der Einsatz tragergestiitzter Fllissigmembranen hat jedoch auch einige Nachteile:

e die Grenzschicht der organischen Phase laBt sich nicht an beiden Seiten des
Tragermaterials stabil halten. Es kann also leicht zu einem Auswaschen der
Membranphase aus den Trégerporen kommen. Das Auswaschen kann aus der
physikalischen Loslichkeit des Membranmaterials in den wéaBrigen Phasen oder aber aus
dem Abreif3en von Tropfen aus dem Porenfilm resultieren,

e beim Einsatz von Hohifasern mit sehr kleinen Faserinnendurchmessern treten sehr hohe
Druckverluste auf,

e die Grenzflichenspannung muB ausreichend hoch sein, um die Phasengrenzen zu
stabilisieren,
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e bei stark voneinander abweichenden osmotischen Driicken der waBrigen Phasen kann
es zum osmotischen WasserfluB kommen. Wahrend zu Beginn nur ein molekularer
Wassertransport stattfindet, kann es im weiteren Verlauf zu einer Benetzung der
Membranporen mit Wasser kommen, so daf3 die Phasengrenzen zusammenbrechen®.

Um ein Abscheren organischer Tropfen aus den Poren auf der Abgeberseite zu verhindern,
wird ein erhdhter statischer Druck angelegt. Dadurch wird die raffinatseitige
Phasengrenzflache weiter in die Poren hinein und damit aus der Strdmung heraus verlagert.
Die Kapillarkrafte in den Poren verhindemn ein Herausdriicken der organischen Phase. Erst
bei Uberschreiten eines Grenzdrucks (Breaktrough Pressure) kommt es zum Phasenbruch.
Unterhalb dieses Durchbruchdrucks kommt es jedoch zum Auswaschen der Membran.
Dieser Effekt kann durch die Emulsionspertraktion kompensiert werden. Dabei kommt auf
der Aufnehmerseite eine Emulsion aus Aufnehmer- und Membranphase zum Einsatz. Die
organische Phase kann dispers oder koharent vorliegen. Liegt sie dispers vor, wird die
herausgewaschene Phase sténdig erneuert. Liegt sie kohérent vor, kann ein Auswaschen
ausgeschlossen werden, da die Membranporen unmittelbar mit dem L&sungsmittel in
Kontakt stehen. Da in dieser Arbeit die abgetrennte Ubergangskomponente jedoch aus der
Extraktphase moglichst rein gewonnen werden soll, wiirden die Losungsmitteimengen stark
storen. Diese Verfahrensvariante verbietet sich daher.

2.3 Einsatzmoglichkeiten von Hohifasermodulen

Der Einsatz von Hohlfaserkontakioren zur membrangestltzten Reaktivextraktion von
Kationen erscheint sehr vielversprechend. Es wird ein Biindel von bis zu mehreren Tausend
Hohlfasern zusammengefaBt und in ein zylindrisches Kunsistoff- oder Edelstahigehause
eingebracht. Die géngigsten Membranen sind hydrophobe und pordse Polymere wie z.B.
Polypropylen. An beiden Seiten des Geh&duses werden die Fasern durch ein VerguBmaterial
so abgedichtet, daB die offenen Hohifasern frei bleiben. Durch ein Umienkwehr in der Mitte

gefssehéuses wird eine gehéuseseitige Kreuzstrdmung um die Fasern erzwungen (s. Abb.

2.3.1 Einfache Hohlfaserpermeation

_Vor I?egfnn des Trennproze"sse's mussen die Hohlfasern mit dem organischen Lésungsmitiel
Impragniert werden. Die waBrigen Abgeber- und Aufnehmerphasen werden dann getrennt

glurch !—_Ithfasem und Mantelraum gefiihrt, so daB in den Poren die selektive Membran
immobilisiert wird.

Teramoto und Tanimoto® haben die ersten Untersuchun
X gen zur Abtrennung von Kupfer aus
erasser mit Hohlfa:sermodulen durchgeflihrt. Der bereits beschriebene Counter-pCarrier-
Cransport wurde mit dem Chelatbildner 2-Hydroxy-5-nonylacetophenoxim (SME529; Shell
hemical Co. Ltd.) als Carrier durchgefiihrt. Die Aufnehmerldsung wurde durch die

Hohlfasern und die Abgeberphase im Ge U
) genstrom durch den Mantelraum gefiihrt. Durch
Gliederung des Stoffilbergangs in Einzelschritte s i n )
] tellten di
Stofftransports auf. Die erreichten Standzeiten lagen puroren_ein Model des

- durch das Auswaschen von Carrier nur
bei etwa 30 Stunden. Danach muBte die Membr: i :

5 , P an regeneri . L& i
kénnen durch die Optimierung der Membranzusam ; o oraon. Langere, Standzelten

om mensetzung etreicht werden®'.
Im Gegensatz dazu betrieben Loicano et al.® ein Hohlf [ s
im Mantelraum und der Abgeberlsung in d e Sib. basatichen e o ot

en Hohlfasern. Si i i i
Abtrennung von Kupfer lonen aus einer Kupfer/Zink Lésung. Sfe beschrieben die selekfive

2.3.2 Hohifaser-Emulsions-Pertraktion

Das Ausbluten der Membranphase 143t si i , _
verhindem, indem auf der Azfn :ﬁnl]aBt sich bei der Hohlfaser-Emulsions-Pertraktion (HFE)

! . erseite eine Emulsion aus waBriger Extraktphase und
organischer Phase vorgelegt wird. In der Literatur werden dafﬂ? zwei Mé%lichkeiten
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beschrieben®™®*, Zum einen kann eine Emulsion der Membranphase in der Wasserphase
benutzt werden. Man spricht dann von einer O/W-Emulsion. Eine W/O-Emuision bezeichnet
ein Verfahren, in dem man die Auinehmerphase in der organischen Phase emulgiert.

O/W-Emulsion

Teramoto und Tanimoto®™ benutzten dieses Verfahren, indem sie eine kleine Menge
organischer Phase in die Aufnehmerphase gaben. So wurde die aus den Poren
ausgewaschene Phase stindig erneuert. Um eine Kontamination der zu reinigenden
Abgeberphase zu verhindern, kann problemlos mit Uberdruck auf der Abgeberseite gefahren
werden.

W/O-Emulsion

Die zweite Variante der Emulsions-Pertraktion arbeitet mit einer koharenten organischen
Membranphase mit dispergierter Aufnehmerphase. Die Extraktion l&uft in der Stitzmembran
ab, wahrend die Reextraktion erst in der Kernstrdmung der Aufnehmeremulsion stattfindet.
Neben der herkdmmlichen Hohlifaser-Pertraktion wurde dieses Verfahren bereits mehrfach
erfolgreich zur Abtrennung von Metallen und Schwermetallen eingesetzt®. Vom TNO Institut
wurde die Entfernung von Zink-lonen aus Abwasser mit Di-2-ethylhexyiphosphorséaureester
(D.EHPA) als Carrier untersucht™. Die Abgeberphase wurde faserseitig im Gegenstrom zur
Aufnehmeremulsion (mantelseitig) gefahren. Durch das TNO Patent von 1991 ist dieses
Verfahren rechtlich geschiitzt. Der groBe Vorteil der HFE Pertraktion liegt in der
Einsatzbarkeit unstabilisierter Emulsionen. So kann auf den Einsatz von Emulgatoren
verzichtet werden.

2.3.3 Pertraktion mit zwei Hohlfasermodulen

Eine alternative ProzeBfiihrung in Hohifasermodulen IaBt sich durch den Einsatz zweier
getrennter Hohlfaserbiindel realisieren. Diese Fahrweise teilt die bei der gewdhnlichen
Pertraktion in einem Hohlfasermodul ablaufende Extraktion und Ruckextraktion auf zwei
Module auf. Zur Verdeutlichung ist in Abb. 2-15 der Stoffllbergang durch die beiden
Membranen schematisch dargestellt. In diesem Beispiel wird das L-Phe als Kation extrahiert
und im Gegenzug werden Protonen in das Raiffinat transportiert.

L-Phe

Y

H’

L-Phe"

A

; Proton

Organische
Raffinat Phase Extrakt

Abb. 2-15: Stoffiibergang von L-Phe und H* bei der Kopplung von Extraktion und Riickextraktion
in zwei Hohlfasermodulen

Die technische Umsetzung dieses Verfahrens zeigt die Abb. 2-16. Die organische Phase
wird zwischen zwei Modulen im Kreislauf gefahren und entspricht dabei der Membranphase.
Die Abgeber- und Aufnehmerphasen strémen jeweils im inneren der Faser eines Blindels
wahrend die organische Phase den Mantelraum durchsplilt. Der Vorteil der Pertraktion in
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zwei Hohlfasermodulen liegt darin, daB nur noch eine Phasengrenze pro Hohifaser
stabilisiert werden muB. Das ausgewaschene L&sungsmittel wird durch den organischen
Kreistauf standig ersetzt. Im Vergleich zur Hohifaser-Emulsions-Pertraktion entféllt die
Emulsionstrennung. Andererseits ist eine groBere Ldsungsmittelmenge erforderlich. Durch
die extremen Verhaltnisse in den Volumenstrémen, die in dieser Fahrweise méglich sind, ist
dieser Nachteil jedoch vernachlassigbar. Wesentlicher ist jedoch der zusatzliche Widerstand
gegenuber dem Stofflibergang, der aus der zusatzlichen Membran und den Diffusionswegen
resultiert.

Sengupta et al. benutzten dieses Verfahren zur Abtrennung von Phenol und Essigséure aus
Wasser”. Basu und Sirkar haben mit diesem Verfahren Zitronenséure aus Aspergillus niger
Fermentationen abgetrennt. Als Carrier setzten sie Tri-N-Octylamin ein®®, Aufgrund der
stabilen Grenzflachen in den Modulen, dem Verzicht auf Emulgatoren und dem
betriebsbedingt geringen Anteil an organischen Komponenten in den wéfrigen Phasen
scheint diese Verfahrensvariante der Reaktivextraktion in Hohlfasermodulen am besten fir
den Einsatz in Bioprozessen geeignet.

Raffinat ___Membran___ Extrakt

g A
whod |0
— ™|
%\ organische \&|
= hase x|
Hen B
ma' g

Abb. 2-16: schematische Darstellung des Pertraktionsverfahrens in zwei Hohlfasermodulen

24 Hohlfasermodule zur dispersionsfreien Extraktion

Ein hdufig eingesetzier Membrantyp fir mikroporése Membranen in der ni i [

Ez(trakthn sinq Hohlfasem. Die Art der Stréomungsfiihrung und die Art crie?'(gg?rlise%zﬁgigg
konnen" in beliebiger Weise variiert und an das jeweilige Trennproblem angepalf3t werden.
Gegeniiber Flachmembranen bieten Hohlfasermodule (HFM) einige Vorteile bei der
Extraktion. Die Gru_r;de fGr die hohe Leistungsfahigkeit sind vielseitig. Zum einen bieten HFM
sehr groB3e spezifische Oberflachen. Wie Tabelle 2 zeigt, kénnen die spezifischen
Oberflachen um mindestens eine GréBenordnung Uber denen von Extraktionskolonnen

liegen.
Extraktortyp spezifische Oberfliche [r?/m?]
Extraktionskolonne
ohne Energieeintrag 30 bis 300
mit Energieeintrag 150 bis 450
Hohlfasermodul 1500 bis 6000
Tabelle 2:

spezifische Oberflachen unterschiedlicher Extraktoren nach Reed®
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Es lassen sich also bei gleichem Apparatevolumen entsprechend groBere
Stofflbergangsraten oder mit kleinerem Apparatevolumen die gleichen Stoffibergangsraten
erzielen.

Weitere Vorteile der HFM sind:

kurze Diffusionswege

keine Flutung méglich

keine Dichteunterschiede der Phasen notwendig
EinfluB der Viskositat untergeordnet

keine Ruckvermischung

kontinuierliches Gegenstromverhalten

Die groBen spezifischen Stoffaustauschflachen gehen einher mit kurzen Diffusionswegen.
Bei kleinen Durchmessern der Hohifasern (d; = 240um, d, = 300um) und hohen
Packungsdichten (> 50%) ergeben sich zu beiden Seiten der Membran kurze Diffusionswege
bis an die Phasengrenze (ca. 10™*m). Diese Diffusionswege sind direkt mit der Dicke von
Nernst-Filmen vergleichbar®. Wendet man die vereinfachende Sichtweise des Filmmodells
an®, bedeutet dies, daB im HFM das gesamte Phasenvolumen vom
Konzentrationsgradienten erfaBt wird.

Ein weiterer Vorteil ist die freie Wahlbarkeit des Phasenverhaltnisses, welche aus der
makroskopischen Trennung der beiden Volumenstrome resultiert. Nach GI. 2-4 ist das
Phasenverhéltnis definiert als der Quotient aus dem Durchsatz der wéBrigen Phase und dem
Durchsatz der organischen Phase.

Qe
Qorg

Gl. 2-4 PV =

Dichteunterschiede der Phasen bestimmen in herkdmmiichen Exirakioren die
Flutungsgrenze und ermdglichen dort erst die Phasentrennung nach der Extraktion. Da im
HFM in beiden Phasen erzwungene Strdmung herrscht und diese durch die Membran
voneinander getrennt werden, sind hier keine Dichteunterschiede notwendig.

Da in den Hohlfasern laminare Stromung herrscht, ist axiale Ruickvermischung
auszuschlieBen®. Im Mantelraum sind makroskopische Rickstromungen bei Veranderungen
des lokalen freien Querschnitts maéglich.

Neben den genannten Vorziigen des Einsatzes von HFM gibt es allerdings auch einige
Nachteile. Fir HFM ergeben sich bei der Extraktion Durchsatzgrenzen, da dispersionsfreier
Betrieb nur bei bestimmten transmembranen Druckdifferenzen mdéglich ist. Aufgrund der
Strdmung muB in beiden Phasen mit entsprechenden Druckverlusten gerechnet werden.
Sowohl im Gegenstrom- als auch im Gleichstrombetrieb kann es daher vorkommen, daB3
durch den Druckverlust Uber die Modullénge der Grenzwert der minimalen transmembranen
Druckdifferenz unterschritten wird, und es zum Phasendurchbruch kommt. Das bedeutet,
daB fur eine gegebene Modullange die Volumenstrdme der beiden Phasen nicht beliebig
erhoéht werden kdnnen. Die Langenabhéngigkeit des Phasendurchbruchs ist ausschlieBlich
eine Funktion der minimalen und maximalen transmembranen Driicke und des
Druckverlustes.

Wihrend herkdmmliche Extraktionsapparate aus einer groBen Anzahl verschiedener
Werkstoffe mit hoher chemischer und thermischer Stabilitdt gefertigt werden, kommen nur
wenige Materialien zur Verarbeitung als Hohlfaser in Frage. Am héufigsten wird dabei
Polypropylen, wie in den Hohlfasern der Hoechst Celanese, verwendet. Das Polyolefin
Polypropylen zeichnet sich durch eine relativ hohe Chemikalienbesténdigkeit aus. Durch die
hohen transmembranen Driicke kann die Hohlfaserstruktur jedoch bei Temperaturen
oberhalb 80°C zerstort werden. Neben Polypropylen wird auch Celluloseacetat (Enka) als
Hohlfaser verarbeitet, welches allerdings aufgrund der geringen Chemikalienbestandigkeit
nicht fr den Einsatz in Extraktionsprozessen geeignet ist.
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Die in Fermentationsldsungen aufiretenden Feststoffe in Form von Biomasse, Zelltermer,
o0.4. miissen vor der Extraktion entfernt werden. Es kommt in der R'ege:l zwar nicht zu
Oberflachenfouling an der Membran®, jedoch kénnen sich Hohlfasereingénge ve.rstopfen
(Tiefenfiltration), da es keine Radialstrdmung gibt. Es muB daher vor der Extraktion eine
Filtration durchgefiihrt werden.

Aufgrund des Modulcharakiers ergibt sich ein einfaches scale-up. Durctl _die
Parallelschaltung von n Modulen ist eine Kapazitatserhbhung um den Fakior n m_ggllch.
Wegen der GréBe der Module im IndustriemaBstab (Aefre= ca. 100m2) und der hoheren
Effektivitit dieser Module im Vergleich zu Labor- oder Technikumsmodulen® sind die Kosten
fir groBere Kapazitdten trotz modularer Bauweise geringer als linear ansteigend.
Kostenschdtzungen zur Phenolabtrennung mittels Hohlfaserextraktion zeigen mit

Reinigunskosten von 1,5 DM/m® Abwasser bereits das wirtschaftliche Potential dieser
Technik®.

2.5 Fluiddynamik in Hohlfasermodulen

Fir den stabilen und vor allem dispersionsfreien Betrieb sind die lokalen Driicke in den
beiden Modulkompartimenten von entscheidender Bedeutung. Die Abhéngigkeit des
Druckverlustes von der Stromung soll daher im folgenden
naher betrachtet werden. Aufgrund der physikalischen
Trennung der beiden Phasen, muB zwischen der Strémung
in der Hohlfaser und im Mantelraum unterschieden werden.

2.5.1 Strémung in den Hohlfasern

Bei der Strémung durch die Hohlfaser handelt es sich um
eine  Rohrstrébmung. Fir ein Newtonsches Fluid
charakterisiert die kritische Reynoldszahl (Rey; = 2300) den
Ubergang von laminarer zu turbulenter Strémung®. Dabei
wird die Reynoldszahl entsprechend GIL 2-5 mit dem
Innendurchmesser der Hohlfaser und der mittleren
Geschwindigkeit in den Hohlfasern berechnet.

Gl. 2-5 Reys = Wi - 6
\Y%

Abb. 2-17: laminare
Aufgrund der sehr kleinen Innendurchmesser der Rohrstrémung

Hohlfasern liegt selbst bei hohen Strdmungsgeschwindigkeiten laminare Strédmung vor.

Bei laminarer Rohrstrémung kann das A

: uftreten von axialer Riickvermischung durch die
Bodensteinzah! beschrieben werden. "

Gl. 2-6 Bo = Re- S¢ = Wrr* d

Bei einen_1 Verhéltnis von Hohlfaserlange zu
Fall ist) tritt ab Bo >10* keine axiale Riickver

Nach Hagen-Poisseuille berechne
laminarer Strdmung aus der Strdm

—durchmesser von >3000 (wie es in HFM der
mischung auf®’.

t sich der Druckverlust einer einzelnen Hohlfaser bei
ungsgeschwindigkeit nach GI. 2-7.

. _64 | W -
Gl 2-7 Ap-R~e~a-p-—5ﬂ=32-Ld~W“i (fir Re < 2300 und p=1kg/l)
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Bei Verwendung eines Hohlfasermoduls mit mehreren tausend Hohlfasern mu3 mit einer
mittleren Strdmungsgeschwindigkeit und einer mittleren Reynoldszahl fir das gesamte
Modul gerechnet werden.

Gl. 2-8 Wi = Q¥F ot — QHF,tot

Arrtt  N- ( 2. %)

Mit der nach Gl. 2-8 berechneten mittleren Stréomungsgeschwindigkeit laBt sich fir das
gesamte Hohlfasermodul der Druckverlust berechnen.

Durch verschiedene EinfluBfaktoren kann es zu Abweichungen von diesem berechneten
Wert kommen. Die Quellung der Hohlfasern durch die Benetzung mit Losungsmittel, die
Durchmesserverteilung der einzelnen Fasern im Bindel und die ungleichméBige
Anstromung der Hohlfasern kénnen die Strdmungsgeschwindigkeit bei gleichbleibendem
Druckverlust verringern.

Die genannten Faktoren sind jedoch meftechnisch nicht leicht zugénglich und daher in ihrer
Komplexitat schwer zu erfassen. Neben den genannten Fakioren wirken noch weitere auf die
reale Stromungsgeschwindigkeit, so daB hier keine eindeutigen Vorhersagen mdglich sind.
Falls die experimentellen Ergebnisse und die nach Hagen-Poisseuille fur laminare Strémung
berechneten Druckverluste gute Ubereinstimmung zeigen, sind die Effekte der genannten
EinfluBfaktoren gering. Der Druckverlust uber der Stromungsgeschwindigkeit lieBe sich dann
also mit den gezeigten Zusammenhéngen hinreichend gut beschreiben.

2.5.2 Strémung im Mantelraum

Die auf dem Markt erhaltlichen Kreuzstrom-Hohlfasermodule der Celanese AG® haben zur
Vermeidung von Totwasserzonen strémungsbrechende Einbauten. Wie in Abb. 2-18 zu
sehen ist, wird die Phase, welche die Hohlfasern umstréomt, durch ein zentrales Rohr in den
Modul gefiihrt. Die Poren dieses Zentralrohres verteilen die Phase in den Mantelraum, wo
sie die Hohlfasern umsplit. Ein Stromungsbrecher in der Mitte des Moduls erzwingt eine
Umstrémung aller Hohlfasern durch die duBBere Phase. In der zweiten Hélfte des Moduls wird
die Phase wiederum im Zentralrohr gesammelt und aus dem Modul herausgefihrt.

Hohlfasern
Strorpbrecher
X e s s . LT
: ' — = ¢l Zentralrohr
al aft d FA T -4
R R R = = Sk
v 5 - — P Jll — x — % 3\
Pottin
/2 AuBenrohr 9
off >
Abb. 2-18: Stromungsfiihrung im Mantelraum eines Kreuzstrom-Hohlfasermoduls (idealisiert)

Ein mathematischer Ansatz zur Beschreibung der Hydrodynamik wird vom Hersteller der
Membranen und der Module nicht explizit angeboten®. Allerdings finden sich in der Literatur
einfache Modelle fiir den Einsatz der Hohlfasermodule als Gas-Fliissig Kontaktoren™. In der
alteren Literatur gibt es zwei Anséatze zur Beschreibung der Hydrodynamik in derartigen
geometrischen Strukturen”'.
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i i i o ( ie ein Bett durchflieBen. Das
inerseits kann man die Strdémung betrachten, als wgrde sie ein !
&Iﬁrde bedeuten, daB die Reynoldszahl vom hydraulischen lerchmessgar dieses B_ettes
abhéngt. Andererseits ist die Beschreibung als eine L_J_be.rstromung einzelner Zylinder
mdglich. Dann wére Re vom Durchmesser des Rohres abhangig.

Aufgrund der dichten Packung der Hohifasern in dem .Moc_iul ist es jedo_ch nur schwer
vorstellbar, daB die typische geradlinige Strdmung, wie sie an einer einzelnen Faser
auftreten wiirde, hier zu Grunde gelegt werden kann. Vielmehr wnrg davon' ausgegangen,
daB die Stromung im Mantelraum des Hohlfasermoduls als Strémung in einem dicht
gepackten Bett betrachtet werden muB™.

Der hydraulische Durchmesser d; ergibt sich aus dem freien durchspiilten Raum im Modul
4*V,,, und der benetzien Flache A des Bettes™™,

_ 4Vm — dg-diz"NdEIF
Gl. 2-9 (o A N

Dabei ist N die Anzahl der Hohlfasern, dy: der Hohlfaserdurchmesser und d, bzw. d; der
Durchmesser des Moduls bzw. des Zentralrohrs.

Der geometrische freie Volumenteil gy, ist wie folgt definiert:

(’It(dg - dnz)) -N T d*g”: st
) Vo=V _ 4l 4 =1—N.daF
Gl 2-10 €th V. n(d§ _ diz) Ny a2 — g2
"_—4" e

Vm ist das Modulvolumen und V= das Volumen der darin befindlichen Hohlfasern.
Die effektive Stromungsgeschwindigkeit in der Hohlfaserpackung ist daher:

Gl. 2-11 Wert (d) = w(d)

—————

€ih

Die Durchmesser-abhéngige lokale Oberflachengeschwindigkeit w(d) ist definiert als:

Gl 212 w(d) = 23

Aus der Integration folgt die mittlere Oberfléchengeschwindigkeit.
GL 213 W < 2Q In(d./d)
et da— d

Setzt man die mittlere Oberflachen

T ' geschwindigkeit und den hydraulischen Durchmesser ein,
so erhélt man die Reynoldszahl.

Gl 214 Re = Wehp _ 2Q- P (da+ o)-In(da/ )
n T lett + N - dlye

Aus der Reynoldszahl I8t sich nun gem4B Gl. 2-7 der Druckverlust im Mantelraum

berechnen. Es gilt jedoch zu beachten, dap analog zur D }
" . ’ ruckverl ung flr
Rohrbiindelwarmelibertrager’ hier statt dem ¥ ckverlustrachnung

, Innendurchmesser der Hohlfaser der
hydraulische Durchmesser des Modulmantels eingesetzt wird.
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2.6 Reaktivextraktion in der Biotechnologie

In den letzten Jahren sind eine Vielzahl biotechnologischer Verfahren zur Produktion von
organischen End- oder Zwischenprodukien wie Carbonséuren, Aminoséuren oder Antibiotika
weiterentwickelt worden. Die N&hriésungen bestehen dabei aus komplexen Gemischen von
Kohlenstoff-, Stickstoff-, und Phosphatverbindungen, Mineralsalzen und Precursorn. Die bei
der Fermentation entstehenden Primédr- und Sekundarmetabolite miissen am Ende des
Prozesses so aufbereitet werden, daf3 ein hinreichend sauberes Produkt vorliegt.

Die Gewinnung und Reinigung der biotechnologisch hergestellten Produkte stellt spezifische
Anforderungen an das Aufarbeitungsverfahren. Die Komponenten liegen in stark, verdinnten
wafrigen Loésungen vor und sind oftmals Temperatur- und pH-sensitiv. Die bei
Fermentationen enstehenden Gemische bestehen meist aus Stoffen mit sehr &hnlichen
physikalisch-chemischen Eigenschaften. Zur Trennung dieser Komponenten stelit die
Reaktivextraktion ein interessantes Werkzeug dar.

Die Reaktivextraktion bietet gegeniiber anderen Trennverfahren flir den Einsatz in der
Biotechnologie einige Vorteile.

e Die Exiraktionsausbeute kann wegen der héheren Verteilungskoeffizienten gegeniber
der Exiraktion erheblich gesteigert werden.”®"""

e Die selektive Abtrennung stark polarer Carbonséuren wie Milchséure oder Aminoséuren
ist nur durch Reaktivextraktion méglich.”¥8%77/7¢

e Die reakiive Aufspaltung eines Gemisches von Aminoséduren ist wegen der hohen
Selektivitat der Extraktionsmittel méglich.®*

¢ Die Extraktion von Penicillin kann durch den Einsatz von Reaktivkomponenten vom stark
sauren in den neutralen pH Bereich verschoben werden, dadurch wird die Stabilitat des
Penicillins erheblich gesteigert.®"”

Die Abtrennung von Zitronenséure aus Fermentationslésungen mittels Reaktivextraktion
wurde bereits mehrfach beschrieben.?2%® Es war bisher jedoch nicht méglich, das Raffinat
direkt in den Fermenter zurlickzufahren. Statt dessen sind aufwendige Reinigungs- und
Regenerationsschritte beschrieben, bevor eine Rickflihrung mdglich ist.

Auch die nicht integrierte Reaktivexiraktion von Phenylalanin mit der ELM Technologie ist
bereits in der Literatur beschrieben worden®. Dabei wurden sowohl klassische Verfahren,
wie eine pulsierte Siebbodenkolonne®, als auch membrangestiitzte Techniken® eingesetzt.
Jedoch waren die Trennleistungen und die erreichte Selektivitat sehr gering. Die hohe
Toxizitat der in den oben genannten Arbeiten eingesetzten Carrier auf das Mikroorganismen-
Wachstum verbietet allerdings den Einsatiz dieser Techniken in Pilotprozessen.
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2.7 Prazipitation

Die Prazipitation ist vermutlich eines der &ltesten Aufarbeitungsverfahren und eine effektive
Methode zur Reduzierung des Volumens einer Produkildsung. Neben der sehr friihen
Verwendung in einer Aufarbeitungskette beim Einsatz zur Proteinfallung kommt sie
andererseits sehr haufig am Ende des Prozesses zum Einsatz. Dabei geht es darum, das
gewlinschte Produkt so schnell und billig wie méglich in einer festen Form zu gewinnen.

Die Prazipitation ist ein vergleichsweise einfaches Verfahren, das in der Industrie sehr haufig
eingesetzt wird. Auch fir hochwertige Produkte wie in der Blutplasma~Fraktionierung87
kommt die Prazipitation zum Einsatz.

Die groBen Vorteile der Prazipitation ist die Anwendbarkeit in einfachen Anlagen, wie
Rilhrkesseln, Mixer-Settler oder Wirbelschichtreaktoren. Nach einer Aufkonzentrierung wird
das Produkt aus dem Extrakt prazipitiert. Dabei kommt eine pH-Verschiebung zum Einsatz.
Verschiebt man den pH einer hochkonzentrierten Losung durch Titration in Richiung des
isoelektrischen Punktes, beginnt die Aminosaure auszufallen und reit Nachbarmolekiile, die
Aufgrund der Loslichkeit nicht fallen wirden, mit.

100

75

50

NN o
Loslichkeit bei 7
33°C 5°C b
| \\.\ / M
5 B X ¥ e

2 4 6
pH

L - Phe (g/))

Abb. 2-19: Loslichkeit von L-Phe in Wasser®

Die Loslichkeit von L-Phenylalanin ist stark Temperatur- und pH-Wert abhangi ie in Abb
2-19 zu sehen ist, hat die Aminoséure am isoelektrischen gunkt (pHihgnSQ)lgdic\alv ::elgfigs'fe
Lpshchkelt. Das h_gngt mit dem zwitterionischen Charakter des Molekiils zu,sammen der bei
diesem pH am stark'sten ausgepragt ist (vergl. Kap. 2.8.1). Neben der Temperatur L’md dem
pH hat aber auch die lonenstirke der Losung einen erheblichen EinfluB auf die Loslichkeit.

So kdnnen in schwefelsaurer Losung bis zu 100 ¢/l L-Phe gelost werden. Im Gegensatz

dazu ist es aber auch méglich, durch Prazipitation - ' i 5 il i
Mutterlauge von 5 g/l auszufallen®. p das L-Phe bis auf einen Geldstanteil in der
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2.8 Chemische Grundlagen

2.8.1 L-Phenylalanin

Phenylalanin ist ein Vertreter der proteinogenen Aminoséuren. Es entsteht formal aus der
Substitution eines H-Atoms der Methylgruppe des Alanins durch einen Benzolring. Dieser
Benzolring kann im menschlichen Organsimus nicht synthetisiert werden. Daher kdnnen alle
aromatischen Aminoséauren (Phenylalanin, Tyrosin, Tryptophan) als essentiell angesehen
werden.

Nach der IUPAC-IUB-Nomenklatur kann L-Phenylalanin mit Phe oder F abgekirzt werden.
Die allgemeine Formel lautet CgHs-CH,-CH(NH,)-COOH. Aufgrund des asymmetrischen C-
Atoms an Position 2 ist Phe optisch aktiv und kann als D oder L-Form vorliegen, wobei nur
die L-Form biosynthetisch zugénglich ist. Daher wird in dieser Arbeit in der Regel die
Bezeichnung L-Phe verwendet.

Die wichtigsten Stoffdaten sind in Tabelle 3 zusammengefal3t.

Summenformel CoH41iNO»
molare Masse 165,19 g/mol
Léslichkeit in Wasser (25°C) 29,6 g/l
Loslichkeit in Wasser (100°C) 99,0 g/l
Séaurenkonstante pK; (25°C) 1,83
Basenkonstante pK; (25°C) 9,13
Diffusionskoeffizient D 3,58*10™ cm?min
Tabelle 3: Stoffdaten von Phenylalanin®

Aufgrund der beiden funktionellen Gruppen des Phenylalanins hat es einen zwitterionischen
Charakter. Je nach pH-Wert kann die Aminosaure als diprotoniertes Kation, deprotoniertes
Anion oder nach auBen neutral vorliegen. Die prozentualen Anteile der jeweiligen
lonenspezies berechnen sich aus dem pH und der Séure- bzw. Basenkonstante der
Aminosaure. In Abb. 2-20 sind diese Anteile in Abhéngigkeit vom pH-Wert aufgetragen.

Um eine Aminosdure mit Hilfe eines flissigen lonentauschers, wie es bei der
Reaktivextraktion der Fall ist, abzutrennen, muB diese in einer geladenen Form vorliegen. In
der Literatur finden sich daher haufig Hinweise darauf, da sich Aminoséuren nur oberhalb
pH 10 oder unterhalb pH 3 in zufriedenstellendem MaBe extrahieren lassen®.

Der Dissoziationsgrad und damit die lonisierung des L-Phe in Abhéngigkeit des pH-Wertes
wird durch die folgenden Gleichungen beschrieben®.

)
Gl. 2-15 100-<FL _100. N -
ClFqes] [ 1+107"P
olF ] _ 100 1 1
Gl 2-16 100- =100-| 1- -
ClFges [ 1+107Pe 1410
(
Gl 2-17 100 F ) _100. R —
ClFges [ 1+1077
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Abb. 2-20: Ladung des L-Phe in Abhangigkeit des pH-Wertes®

2.8.2 Gleichgewicht

Bei einer reversiblen chemischen Reaktion, wie sie fiir die Reaktivexiraktion wiinschenswert
ist, laufen mit wachsender Konzentration der Produkte Riickreaktionen ab, so daf3 sich ein

Gleichgewichtszustand einstellt, bei dem die Edukte noch nicht vollsténdig umgesetzt sind.
Mit Hilfe des Massenwirkungsgesetz 148t sich dieser Gleichgewichtszustand allgemein
beschreiben.

e\
Gl. 2-18 K = H[ﬂ]v
i aO

Eine chemische Reaktion wird im allgemeinen wie folgt dargestellt:

Gl 2-19 [VA/A+vgB < voC +voD

damit gilt flir die chemische Gleichgewichtskonstante K fiir obige Reaktion:

Gl 2-20 K = _[ao/ aO] vc'[ﬁlD/ aO] v
a2 g /a0
A und B sind die Edukte. C und D si

) \ nd die Produkte. Die Anzahl, mit der das jeweilige
Molektl an der Reak’flon teilnimmt, wird durch die stéchiometrischen Koeffizienten v,
angegeben. Um den wirksamen Gehalt einer Komponente zu berticksichtigen, gehen in das
Massenwirkungsgesetz die Aktivitaten a; bezogen auf die Standardaktivitit a° = 1 mol/l ein.
Aufgrund von Wechselwirkungen zw

. / ischen einzelnen lonen kann diese wirksame
Konzentration kleiner als die tatsachliche sein.
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Far verdinnte waBrige Losungen kann jedoch mit einer Aktivitét von 1 gerechnet werden. Da
in dieser Arbeit nur mit verdinnten Lésungen gearbeitet wird, kann das
Massenwirkungsgestz vereinfacht werden. Dazu werden nur die Konzentrationen
berlcksichtigt.

cc Ve-op¥e

Gl. 2-21 K, =
¢ CA IVAI . CB |VB|

2.8.3 Kinetik

Die Reaktionsgeschwindigkeit einer Gleichgewichtsreaktion entspricht der Differenz der Hin-
und Riickreaktionsgeschwindigkeit. Fir das oben genannte Beispiel gilt:

Gl. 2-22 Riin = Ry = ky(T) - ey - cleel

Gl. 2-23 Riaek = Ra = ka(T) - gltel - glyel

Flr die Gesamtreaktion gilt:
Gl. 2-24 Rges =Ri—Re

Da im Gleichgewicht die Hin- und Ruckreaktion gleich schnell ablaufen, wird die
resultierende Geschwindigkeit gleich null, und es gilt das vereinfachte Massenwirkungs-
gesetz.

VD

ve
Gl. 2-25 Ko="t= Co_‘Op

R: ¢, [val . Cs [vel

2.8.4 Extraktionsmittelklassen

Zur Abtrennung von Aminosduren aus wéBrigen Medien bieten sich chemisch wirkende
Extraktionsmittel an. Die Extraktionsmittel maskieren die Ladung der Aminoséure, so daf3
diese sich in eine organische Phase extrahieren IaBt. Aufgrund der hohen Viskositat dieser
Extraktionsmittel werden sie mit geeigneten L&sungsmitteln verdlnnt. Die zur Verfugung
stehenden Extraktionsmittel lassen sich in verschiedene Klassen einteilen™.

2.8.4.1 Anionentauscher

Der Extraktionsmechanismus entspricht dem der festen lonentauscher. Flussige
Anionentauscher sind in der Regel aliphatische Amine. Das Amin reagiert mit dem L-Phe-
Anion und setzt dabei ein anderes Anion oder Hydroxylion frei. Bei der Reextraktion wird
dann die Aminosdure durch die hohe Gegenionenkonzentration der Extrakiphase oder
Stripldsung von dem Carrier und damit aus der organischen Phase verdrangt. Beispiele flr
Anionentauscher sind die terndren Ammoniumsalze Alamin 308 und Alamin 304 und das
quarternare Aliquat 336 (Trioctylmethylammoniumchlorid).

2.8.4.2 Kationentauscher

Bei der Extraktion mit flissigen Kationentauschern werden L-Phe-Kationen von der
organischen Phase durch Komplexbildung aufgenommen und andere Kationen oder
Protonen an die waBrige Ldsung abgegeben. Wie bei den Anionentauschern erfolgt die
Reextraktion durch eine Verdréngung des L-Phe vom Carrier durch Gegenionen. Als fliissige
Kationentauscher wurden in dieser Arbeit Phosphorsaure- und Sulfonséureester eingesetzt.
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2.8.4.3 Solvatisierende Extraktionsmittel

Diese Extraktionsmittel extrahieren neutrale Verbindungen wie z.B. Metallkomplexe. Ein
Beispiel fiir ein solches Exiraktionsmittel ist MIBK (Methylisobutylketon).

2.8.4.4 Chelat-Bildner

Chelat-Bildner vereinigen die Eigenschaften der solvatisierenden Extraktionsmittel und der
Kationentauscher. Es bilden sich ringférmige Strukturen aus, da die Liganden mehrere
Koordinationsstellen um das zentrale lon einnehmen.

Um ionische Aminosduren zu exirahieren, kommen sowohl Anionen- als auqh
Kationentauscher in Frage. Der Vorteil dieser Exiraktionsmittel liegt in dem - Uber die
Gegenionenkonzentration einstellbaren - treibenden Gradienten.

2.9 Reaktionsort / Extraktionsmechanismen

Abhingig von der Wasserléslichkeit der Reaktionspartner kann die Extraktion mit flissigen
lonentauschern an verschiedenen Orten im Stoffsystem stattfinden.

2.9.1.1 Homogene Reaktion in der organischen Phase

Fiur diesen Reaktionsort muB die abzutrennende Komponente sich zundchst in der
organischen Phase physikalisch 16sen. Die physikalische Léslichkeit von L-Phe kann jedoch
aufgrund der grof3en Hydrathiille und des polaren Charakier des Molekiils ausgeschlossen
werden. Dieser Reaktionsmechansimus ist daher fir das vorliegenden Trennproblem nicht
glltig.

2.9.1.2 Homogene Reaktion in der waBrigen Phase

Falls das Extraktionsmittel sowohl unbeladen als auch beladen eine ausreichende Léslichkeit
in der wéBrigen Phase besitzt, kann diese Art der Reaktion angenommen werden. Die
Loslichkeit der eingesetzten Carrier ist jedoch mit wenigen zehn bis hundert ppm

vernachlassigbar kiein, so daB auch dieser Mechanismus fiir die Beschreibung der
Abtrennung nicht in Frage kommt.

2.9.1.3 Hetereogene Reaktion an der Phasengrenze

Qa ‘das_ Extraktionsmittel kaum in Wasser und das L-Phe nicht in der organischen Phase
I6slich ist, kann dieser Mechanismus angenommen werden. Zur Vereinfachung wird die

Ges_amtmenge an L-Phe zur Beschreibung des Gileichgewichis eingesetzt. Das
Gleichgewicht 188t sich folgendermaBen beschreiben:

Gl. 2-26 [F aq] -+n [CHorg] A4 [Cn Forg] +n [H;q]

Die Glgichgewichtskonstgnte qus ergibt sich aus MeBwerten der satzweisen Extraktionen
nach Einstellung der Gleichgewichte. Daher wird in GI. 2-27 die gemessene Konzentration

an L-Phe. ohne Beriicksichtigung der pH-abhidngigen Konzentration der jeweiligen
lonenspezies verwendet:

Gl. 2-27 Kges = C[Cn Forg] -C [HZq] "
C[Faq] -C [CHorg] "
Die Konzentration des L-Phe in der wiBrigen Phase ist dabei iib

zuganglich. Die Konzentrationen an beladene
Phase lassen sich tber den L-

er HPLC-Messungen
m.und unbeladenem Carrier in der organischen
Phe Gehalt in der wéBrigen Phase vor und nach der
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Extraktion und dem Gesamt-Carrieranteil bilanzieren. Die Protonenkonzentration erhalt man
aus dem pH-Wert.

Der Verteilungskoeffizient bezogen auf die molaren Konzentrationen kann aus der
Gleichgewichtskonstanten direkt abgeleitet werden.

clciFosl _ . clCHug)"

Gl. 2-28 D=——""28_ os
C [Faq] " ’ C[H;q]

Nach logarithmieren folgt daraus:

Gl. 2-29 '°Q(D) = lOQ(ngs) - '09(C[H;q]) +n- 'og(C[CHorg])

Mit:
— log(elHz]) = +pH

Anhand der logarithmierten Gleichung wird bereits der starke EinfluB des pH-Werts deutlich.
Dieser EinfluB ist phanomenologisch durch die volistandige Protonierung des Carriers im
tiefen pH-Bereich zu erklaren.

Aufgrund der einfachen positiven Gesamtladung am L-Phe kann fir die
Komplexierungsreaktion eine Stéchiometrie gleich eins angenommen werden. Die
Koeffizienten n sind also immer gleich eins zu setzen. Die L-Phe-Konzentrationen zu Beginn
(0) und am Ende (1) der Extraktion werden mittels HPLC bestimmt. Die Konzentration an
Carrier-gebundenem L-Phe in der organischen Phase c[CF,y] erhdlt man aus der
Massenbilanz, die um einen Volumenquotienten erweitert wird.

i ckrd bl oRl)

Nach Einsetzen von Gl. 2-30 in Gl. 2-27 erhélt man die Gleichgewichtskonstante K als
Funktion der vorgelegten L-Phe-Konzentration. Anhand von Gl. 2-28 |43t sich daraus der
Verteilungskoeffizient D bestimmen. Sind D und K bekannt, lassen sich flr verschiedene
Carrierkonzentrationen in der organischen Phase und flr verschiedene pH-Werte des
Extrakts die Gleichgewichtskonzentrationen in den waBrigen Phasen berechnen.

2.10 Beschreibung des Stofftransports

Zur Beschreibung des Stofftransports sollen zunéchst die Extraktion und die Rlckextraktion
getrennt behandelt werden.

2.10.1 Extraktion

Bei einem einzelnen Durchlauf durch den Modul ist die Konzentrationsanderung an L-Phe
sehr gering. Aufgrund dieser geringen Konzentrationsénderung kann der treibende Gradient
tiber den Modul als konstant angenommen werden (s. Kap. 9.1). Der Stofflibergang 148t sich
demnach fiir das vorliegende System mit Gl. 2-31 beschreiben.

Gl. 2-31 Qaq (C [F] gq —-C [F] :q) = Baq Ai (C[F] aq c [F] :g)
Fir eine ideale Durchmischung des Raffinats im VorlagegefaB gilt, daB die Konzentration im

VorlagegefaB gleich der am Moduleingang ist. Mit einer instationdren Massenbilanz Uber das
VorlagegefaB 148t sich die Anderung der L-Phe Konzentration Uber der Zeit bestimmen.
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de [Fl.q

% = Qo Fli - Fl)

Gl. 2-32 Vag

Wird die Gleichgewichtskonzentration ¢[Fls™ durch die tatséchliche Konzentration zum
Zeitpunkt t=t, c[Fl. ersetzt, 1aBt sich aus der Kombination der Gleichungen Gl. 2-31 und GI
2.32 der Stoffilbergangskoeffizient aus der Konzentrationsénderung im Voriagegefai3
berechnen.

de [F]

Gl. 2-33 Ve —; 2 =B A (C[F})aq —cF] :aq)

Nach Integration von Gl. 2-33 zwischen t = 0 und t = t; 148t sich der Stofflibergangskoeffizient
K direkt aus der Anderung der Vorlagekonzentration Uber der Zeit bestimmen.

2.10.2 Ruckextraktion

Fur den Rickextraktionsproze3 |aBt sich der Stoffiibergangskoeffizient analog Gl. 2-33

berechnen. In diesem Fall wird die Konzentrationszunahme an L-Phe in der Extraki-Vorlage
Uber der Zeit gemessen.

Fir einen gekoppelten ProzeB3 von Extraktion und Riickextraktion, wie er in dieser Arbeit
etabliert werden soll, ist der Gesamtstoffiibergang der Anlage aus Gl. 2-33 zugénglich. Daftir
missen jedoch einige Bedingungen eingehalten werden. Zum einen miissen die Volumina
der Phasen gleich sein. Die waBrigen Phasen missen im Inneren der Hohlfasern gefiihrt
werden, da sich im Mantelraum die Strdmungsverhéltnisse andern. Um aus der
Konzentrationsénderung einer Phase den mittleren Stoffilbergangskoeffizienten der
gesamten Anlage zu berechnen, muB die Beladung des Carrier volistindig reversibel sein.

Es darf also keine Stoffsenke fiir das L-Phe in der organischen Phase vorfiegen. Unter
diesen Bedingungen gilt:

Gl. 2-34 Bay = -\j—:ﬂ /’t : (!n clFl3, —inc[F]! )

. aq
|

firt=02In c[F]gq
flirt=i=2In c[F]iaq

Die Anderung der L-Phe Konzentration in einer der waBrigen Phasen (V,,) Uber der Zeit,

liefert in Abhéngigkeit der Membranflache (Ay) den Stoffiibergangskoeffizienten B.

D

aq

Abb. 2-21: Bilanzraum zur Berechnung des Stoffibergangskoeffizienten
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2.10.3 Modellierung des Stofftransports

Fur die Modellierung des Stofftransports kann Gleichgewicht an den Phasengrenzen
angenommen werden. Der Stofflibergang des Phenylalanins von der Raffinat-Phase tber die
organische Phase bis in die Extraki-Phase setzt sich aus mehreren Schritten zusammen. Fur
jeden einzelnen Schritt kann der StofffluB j beschrieben werden.

Diffusion der L-Phe-lonen in der Phasengrenze des Raffinats:

Gl. 2-35 Jpne e = Benerar Ai (C [F*] aq— © [F-’*] :q)
Diffusion der Protonen in der Phasengrenze des Raffinats:

Gl. 2-36 jH,Raff = BH,Raff A (C [Fr] :q —C [H+] aq)

Diffusion des L-Phe-Carrier-Komplex durch die organische Phasengrenze:

Gl 2-37 Jophom = &%\ﬁm A (C [cFL,-¢ [CF]org)

Dieser Stoffstrom tritt sowohl bei der Extraktion in die organische Phase als auch bei der
Riickextraktion in den Extrakt jeweils mit veréndertem Vorzeichen auf.

Diffusion des Carriers durch die organische Phasengrenze:

Gl. 2-38 jCH,M = DCl-éAm Ai (C [CH] org ¢ [CH] :rg)

Auch dieser Stoffstrom tritt sowohl bei der Extraktion als auch bei der Riickextraktion jeweils
mit veréndertem Vorzeichen auf.

Diffusion des L-Phe-Carrier-Komplex im Inneren der organischen Phase:

Gl. 2-39 jc—Phe,org = ﬁC-Phe.org Aa (C [CF ]:rg -C [CF ]org)

Diffusion des Carriers im Inneren der organischen Phase:

Gl. 2-40 jCH,org = BCH,Org Aa (C [CH ]org —C [CH ]*org)

Diffusion der L-Phe lonen in der Phasengrenze des Extrakis:

Gl. 2-41 JoheEx = Behe,ex Ai (C [FF] :q —-C [FF] aq)
Diffusion der Protonen in der Phasengrenze des Extrakts:
Gl. 2-42 Juex = Buex A (C ] —c [ :q)

Die verschiedenen Flachen A, As und A, beziehen sich auf die Innenseite und die
AuBenseite der Hohlfasern und die Phasengrenzilache im Inneren der Hohlfaserwand.
Aus stéchiometrischen Griinden gilt im stationéren Zustand:

Gl. 2-43 Soromai = Jnpat = Jo-prem = Jorm = Jo-pheorg = Jororg = Joneex = JEx
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Stand des Wissens

Die Gleichungen fir die Einzelstofffliisse konnen numeris_ch gelést werden. In ite_rati\{en
Rechenoperationen kénnen so die Konzentrationsprofile im Hohlfaserquul schrlttvs{else
berechnet werden. Fir jeden Zeitschritt wird in jedem Volumeqelemeqt die Massen'bﬂanz
ausgeglichen. Die Prozedur wird so lange wiederholt, bis stationare Be’dlngungen.vorl.legen.
Die Lésung liefert die Beziehung fir die Sherwoodzahl (S_h) in /f_«bhanglgkelt der
Hydrodynamik (Re) und der Stoffeigenschaften (Sc) im Hohlfaserinn_eren Gber die ge§amt.e
Anlage. Firr laminare Strdmung im Hohifaserinneren haben verschiedene Autoren fqr die
Extraktion in Hohifasermodulen mit verschiedenen Stoffsystemen eine theoretische
Abhingigkeit in Analogie zum Wérmetransport gefunden. Zur Beschreibung des
Stoffilbergangs dient ein Potenzansatz mit dimensionslosen Kennzahlen.

Gl. 2-44 Sh = ¢ Re® S¢° gefunden.

Die dimensionslosen Kennzahlen berechnen sich nach Gl. 2-45 bis Gl. 2-47. Damit ist der
Stoffiibergang vom Impulstransport (molekular und gesamt) und von Viskositéts- und
Diffusionseffekten abhangig.

In Tabelle 4 sind die aus der Literatur bekannien Stofftransportgleichungen fir verschiedene
zu extrahierende Komponenten zusammengefaft.

Autor Stoffiibergang Stoffsystem extrahierte Lit.~
Komponente Nr.

Cardoso et al., Sh = 0,03 Re%® 5% Trioctylmethyl- L-Phe o

1999 ammoniumchlorid in Hexanol

Schéner,etal., | Sh=1,76 Re®® 5¢°% D2EHPA in Isodekan Zn *

1998

:J;si’rginger, etal., |Sh=0,36Re®® s D2EHPA in Isodekan Cd, Ni, Zn %

Feron, etal., 1993 | Sh = 0,90 Re®®® Sc>%® DoEHPA in Isodekan Zn 7
Tabelle 4:

Stoffiibergang in Hohlfasermodulen, Vergleich von Literaturzitaten

Abhéangig von der zu exirahierenden Komponente und dem gewahlten Extraktionsmittel
weichen die Stofflibergangskorrelationen voneinander ab.

Ist die Abhangigkeit der Sherwoodzah! fir ein Stoffsystem bekannt, 1aBt sich der
Stofftransportkoeffizient B daraus berechnen un

d mit i i

vergleichon, experimentell bestimmten Werten
Die drei dimensionslosen Kennzahlen lassen sich i
Konstanten berechnen aus experimentellen Parametern bzw.
Gl 2-45 gh = Bavch _ _gesamter Stofftransport

D molekularer Stofftransport
Gl. 2-46 Re = Wdhp _ _ gesamt Im pulstransport

n molekularer Im pulstransport
Gl. 2-47 S =M _ Viskositats Effekte

pD  Diffusions Effekte
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3 Problemsteliung

Die Zielsetzung der vorliegenden Arbeit ist die ProzeBentwicklung zur integrierten
Produktabtrennung von L-Phenylalanin simultan aus laufenden Fermentationsprozessen.
Dadurch sollen Produktinhibierungen in der Aromatenbiosynthese der E. col-Zellen
vermieden werden, um die Produktivitdt des Gesamtprozesses zu erhShen.

Wie im vorhergehenden Kapitel gezeigt werden konnte, gibt es eine Reihe verschiedener
Lésungsansétze. Fir jeden einzelnen existieren Sachverhalte, die den integrierten Ansatz
erschweren oder gar unmdglich erscheinen lassen.

Ein Abwégen der Vor- und Nachteile der ProzeBvarianten hat auf die Reaktivexiraktion als
ein mégliches Verfahren zur Integration hingewiesen. Zur Etablierung dieser Technologie
ergibt sich aus den im Kapitel 2.1.3 genannten Verfahrensnachteilen zunéchst die folgende
Gliederung der Arbeiten:

> Entwicklung eines oder mehrerer Stoffsysteme zur Reaktivextraktion - bestehend aus
Extraktions- und Verdiinnungsmittel — mit ausreichend hohen Extraktionsleistungen fr L-
Phenylalanin,

> Uberprifung der Biokompatibilitat dieser Systeme anhand von Parallelansatzen im
MiniaturmafBstab,

> Untersuchung des pH-Einflusses sowie der Notwendigkeit einer Titration des Raffinats.

Nach Bearbeitung oben genannter Punkte sind im folgenden die Voraussetzungen zum
technischen Einsatz der Reaktivextraktion zu schaffen. Dazu gehoren im wesentlichen:

> Aufbau und Inbetriebnahme einer Anlage zur hohifasergestiitzen Reaktivextraktion,
zunachst im LabormafBstab und danach im Pilotmafstab,

> Einsatz verschiedener Stoffsysteme zur Exiraktion von L-Phe in diesen Anlagen,

> Bestimmung der Art und Konzentration der im Raffinat vorgelegten Gegenionen in Bezug
auf Riickextraktionsgrad, Regeneration des Carriers und Stabilitat der Phasengrenzen,

insbesondere im PilotmafBstab,
> Verifizierung der Untersuchungen zur Biokompatibilitéat im Laborreaktor,

> Aufkonzentrierung von L-Phe aus Fermentationstiberstanden im ,off-line“-Betrieb und
Untersuchung der Selektivitit der Extraktion,

> Untersuchung der Mdglichkeiten zur weiteren Aufarbeitung bis zum Feststoff und
Bestimmung des Reinheitsgrades.

Der erfolgreiche AbschluB der oben genannten Arbeiten bietet die Voraussetzungen flr eine
integrierte Produktaufarbeitung. Zum Abschluf3 der Arbeiten werden daher die Ergebnisse
dieser Arbeit mit einem weiteren Projekt zur Fermentationsentwicklung zusammengeflhrt.
Es soll im PilotmaBstab integriert aufgearbeitet werden. Dieses Experiment hat im Bezug auf

diese Arbeit folgende Zielsetzungen:

» Demonstration der integrierten Aufarbeitung im ,,on-line*-Betrieb,

> Aufkonzentrierung und Produktion von trockenem Produkt im Kilogramm-MaBstab,
> Untersuchung der Effekte auf die Produktivitit der E. coli-Zellen.
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4 Material und Methoden
4.1 on-line Analytik

4.1.1 CO,und O, im Abgas

Die Konzentration dieser Gase wird mittels einer Abgasanalytik tber NiR-Infrarot-Adsorption
bestimmt. In das Gerat ist eine Pumpe integriert, die den Gasvolumenstrom auf 1l/min
konstant halt.

Die Kalibrierung erfolgt mit reinem Stickstoff, mit Raumluft (20,80% O,) und mit Eichgas
(15% O, 10% COp).

412 pH-Wert

Der pH-Wert wird tber einen Mererstérker- an die ProzeBdatenerfassung Ubertragen und
vom ProzeB3rechner aufgezeichnet. Wahrend der Fermentationen wird tGber den PID-Regler

gine Schlauchpumpe angesteuert, die bei Absinken des pH-Wertes 25%ige
Ammoniaklésung in den Fermenter dosiert.

4.1.3 Sauerstoffpartialdruck

Der Sauerstoffpartialdruck wird im Fermenter und im Filtrationsumlauf gemessen. Die
Eichung der Elekirode im Fermenter erfolgt bei 37°C, 500 rpm, 0,3 bar Uberdruck und einer
Begasungsrate von 1vwvm. Fir die Einstellung des Nullpunkts und der maximalen
Sauerstoffséttigung wird reiner Stickstoff bzw. Druckluft (Raumiuft) verwendet.

Die Ubereinstimmung der Elektroden wird nach jeder Fermentation in Wasser Uberpruft, die
Werte der Sauerstoffpartialdriicke im Filtrationsumlauf werden gegebenenfalls korrigiert.
4.1.4 Druck

Hinter dem Abluftfilter wird ein an eine Regeleinheit angeschlossenes Ventil montiert, so daB
der Druck tiber den Abluftvolumenstrom reguliert werden kann.

4.1.5 Prozef3datenerfassung

Die ProzeBdatenerfassung erfolgt tiber ein SMP-Interface (Siemens), das die ProzeRdaten
als A/D- Wandler an den ProzeBrechner iibertrégt.

Dabei werden wéhrend der Fermentationen folgende Parameter erfafBt:

* Cozim Abgas

e Ruhrerdrehzahi

® Ccop im Abgas

e Temperatur

e pO,im Fermenter

e Gasvolumenstrom

e pO, im Filtrationsumlauf
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e pH-Wert

o Gravimetrische Daten der Dosierstrecken: Glucose-Feed, Lauge, Permeat
Wahrend der Extraktionsexperimente werden folgende Parameter erfaft:

e pH-Wert der Donor- und Akzeptorphase

¢ Volumenstrdme des Raffinats, des Extrakts und der organischen Membranphase

Zur Mef3datenerfassung im LabormaBstab wird das im IBT2 entwickelte Programm MEDUSA
verwendet. Vor einer ProzeBdurchfiihrung kénnen hier die Variablen und Dosierstrecken
konfiguriert werden.

Wahrend des Prozesses kénnen die MeBwerte in tabellarischer und graphischer Form
dargestellt werden, der Zeittakt der Darstellung ist dabei einstellbar. AuBerdem kdnnen den
Dosierstrecken wahrend des Prozesses von MEDUSA Sollwerte fiir die Substratzugabe
gesetzt werden, die durch eine Ansteuerung von Schlauchpumpen erfillt werden. Diese
Kommunikation erfolgt tiber serielle Schnittstellen.

Da die gravimetrischen Daten des Permeatflusses bei hoher Filtrationsleistung stark
oszillieren, wird ein Zeittakt von 15 s eingestelit.

Die tabellarisch aufgefilhrten MeBdaten kénnen von MEDUSA in ein flr Microsoft- Excel™
erkennbares Format exportiert werden.

Zur MeBdatenerfassung der Extraktionsexperimente im TechnikumsmaBstab wird das im
IBT2 entwickelte Programm DROBS eingesetzt.

4.2 off-line Analytik

4.2.1 Glucosekonzentration im Fermentationsmedium

Die Bestimmung der Glucosekonzentration erfolgt mit einem accutrend sensor® (F{oqhe).
Die auf einen Teststreifen aufgetragene Glucoseldsung wird durch die dort immobilisierte
Glucoseoxidase in Gluconolacton umgewandelt. Der dabei &quimolar freiwerdende
Sauerstoff wird amperometrisch gemessen.

Die Fermentationsproben werden mit bidestilliertem Wasser 1:10 verdinnt. Von dieser
Verdiinnung werden ca. 10 pl auf einen Teststreifen aufgetragen, die Glucosekonzentration
kann nach ca. 1 Minute vom Display des Gerates abgelesen werden.

4.2.2 Optische Dichte und Biotrockenmasse

Zur Bestimmung der optischen Dichte (OD)wird die Probe nach geeigneter Verdi]nnu!ng mit
bidestiliertem Wasser bei A=620 nm in einem Shimadzu UV-160 Zweistrahl-
Spektralphotometer gegen Wasser gemessen. Aus der Extinktion l&sst sich nach dem
Lambert-Beer'schen Gesetz die optische Dichte berechnen.

Die Messung der Biotrockenmasse erfolgt durch Filtration von 2,5-10 ml der Probe in einem
Celluloseacetatfilter (PorengréBe 0,2 pm). Die Filter werden im Trockenschrank mindestens
24 Stunden getrocknet. Nach dem eintégigen Abkiihlen im Exsiccator werden die Filter

gewogen und daraus die Biotrockenmasse bestimmt.
4.2,.3 Aminosauren in waBriger Losung

, . o i - i ittels
Die Konzenirationen der Aminosduren L-Phenylalanin und L-Tyrosin werden mi
Reversed-Phase-HPLC gemessen. Dabei wird fir die Analytik des Rafflpats und des
Extrakts sowie fir den Fermentationsiiberstand dieselbe MeBmethode eingesetzt. Zur
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Vermeidung von Kristallbildung werden die Proben bei Raumtemperatur entsprechend
verdunnt.

Um die Haltbarkeit der Saule zu verlangern, werden die Proteine vor der Messung aus den
Proben gefallt. Dazu werden 500ul Probe mit 100! Trichloressigsaure (36%) versetzt, und
10 Minuten intensiv durchmischt und bei 14000 rpm abzentrifugiert. 300yl des Uberstandes
werden zum Neutralisieren mit 15ul NaOH (45%) versetzt und grindlich durchmischt. Die
Proben kénnen dann geeignet verdiinnt werden.

Fir die Messung werden die Proben in der HPLGC mit ortho-Phtaldialdehyd und
Mercaptoethanol derivatisiert und mit einem Gradienten der Puifer A und B eluiert. Die Uber
die RP18-Saule getrennten Analyte werden an einem Fluoreszenzdetektor gemessen
(HPLC- Gerateparameter im Anhang).

4.2.4 Organische Sauren in waBriger Losung

Die organischen Sauren Acetat, Citrat, Lactat, Fumarat, Oxoglutarat werden mitiels
lonenausschluB-HPLC aufgetrennt und bei A=215 nm durch einen UV-Detektor
photometrisch bestimmt. Die Proben werden vorher nur geeignet verdinnt.

4.2.5 Elementaranalyse der waBrigen Phasen

Die wéaBrigen Phasen der Extrakiion (Extrakt und Raffinat), das Fermentationspermeat aus
dem Filtrationsmodul und die trockenen Kristalle aus der Préazipitation werden einer
Elemantaranlyse unterzogen. Dabei werden GC-MS Scans durchgefiihrt, um alle Anionen
und Kationen oberhalb der Nachweisgrenze zu messen. Als relevant erwiesen sich die
Kationen der Elemente Na, Mg, Al, Si, K, Mn, Fe, Ni, Cu, Zn und Mo. Diese werden dann im
ICP-MS (Inductive Coupled Plasma — Mass Spectrometer) quantifiziert. Als einziges
relevantes Anion wird SO/~ im Raffinat nachgewiesen und ebenfalls Gber ICP-MS

quantifiziert. Die Analysen werden in einem externen Labor gemaB DIN EN 45 001
durchgefihri.

4.2.6 Proteine im Uberstand

Die Bestimmung der Proteinkonzentration im Fermentationsiiberstand erfolgte durch den
Bradford-Test. Beim Bradford-Test binden die Aminogruppen der Proteine ionisch an den
Farbstoff Coomassie Brilliant Blue. Die dadurch bewirkte Verschiebung des

Absorptionsmaximums des Farbstoffs kann photometrisch bei A= 570 nm gemessen werden.
Sie korreliert mit dem Proteingehalt der Probe.

Fi]f die Erstellung der Eichreihe wird Rinderserumalbumin, Fraktion V, in Konzentrationen
zwischen 5-50 mg/l verwendet. Die photometrische Messung der Proben wird in einem
Shimadzu UV-160 Zweistrahl-Spekiralphotometer gegen Wasser durchgefiihrt.

AuBerdem  wird ip einer SDS- PAGE (Sodiumdodecylsulfat- Polyacrylamid-
Gelelektrophorese) eine GroBenabschatzung der Proteine durchgefiihrt. Dazu wird ein

gebrauchsfertiges Bis-Tris- Gel (12 % Vernetzungsgrad, 1 mm Dicke) eingesetzt. Als
Laufpuifer dient MES-SDS-Laufpuffer. Als Proteinstandard dient der ebenfalls

gebrauchsfertige Mark12™. Die Durchfiihtrung erfolgt nach den Anweisungen der
Packungsbeilage.

Die Spannung betragt 150 mV. Die Auftrennung endet, wenn die Markerfront das untere
Ende des Gels erreicht hat.

Die Proben werden ebenfalls entsprechend der Packungsbeilage vorbereitet.
Folgende Proben werden in 1:2, 1:5 oder 1:10- Verdiinnung auf das Gel aufgetragen:
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Ferm.beginn | vor Induktion | nach Induktion | Ferm.ende

Basisfermentation X X X

Fermentation mit Filtration X X X

Zunachst wird das gesamte Gel mit Coomassie Brilliant Blue angeférbt. Da die Banden der
Proben einer Fermentation sehr schwach sind, wird die entsprechende Halfte des Gels mit
einem empfindlicheren Silberfarbekit gefarbt.

4.2.7 Messung der zellinternen Metabolite

In den Versuchen in der Schiittelkolbenanlage wird von jedem Ansatz ein Zellaufschluf3
durchgefiihrt. Um das zur Messung der Metabolite zur Verfigung stehende Volumen zu
vergrdBern, wird der ZellaufschluB im Dreifachansatz durchgefilhrt. Die drei Ansatze werden
nach dem letzten Zentrifugieren vereinigt und eingefroren.

Vor der Probenahme werden 0,4 ml- EppendorfreaktionsgefdBe mit 30l der
Perchlorsaureldsung und 65 i des Silikondls gefiilit und abzentrifugiert.

Von jeder Probe werden jeweils 200 pl in ein so vorbereitetes Reaktionsgefai3 pipettiert und
fiir 45 Sekunden in einer Beckmann- Microfuge E abzentrifugiert. Alle extrazellularen
Substanzen verbleiben aufgrund ihrer Dichte im Silikondl, das die obere Phase bildet. Die
Zelien gelangen durch das Silikond! hindurch in die Perchlorsaurephase und lysieren dort.

Die ReaktionsgefaBe werden mit einem Skalpell in der Olphase durchgeschnitten, die
Spitzen zum Uberfithren der Perchlorsdurephase kopfiber jeweils in ein 1,5 ml
EppendorfreaktionsgefaB gesteckt und fir 3 Minuten bei 14000 rpm zentrifugiert (Beckmanp-
Zentrifuge GS-15 R). AnschlieBend werden die Spitzen mit einer Pinzette entfernt, die
Ansitze intensiv durchmischt und fur 10 Minuten in ein Ultraschallbad gestellt. Zum
Neutralisieren der Perchlorsdureldsung wird dann 25 pi der Neutralisationslésung in jedes
Reaktionsgefa3 pipettiert, die Ansétze werden anschlieBend fir 10 Minuten auf Eis gekihit
und dann bei 4°C und 14000 rpm 10 Minuten lang zentrifugiert. In der unteren Phase, die
nun verworfen werden kann, sammeln sich dabei geféalites Kaliumperchlorat, Zelltrimmer
und Silikondl. Die oberen Phasen, die die zellinternen Metabolite enthalten, werden

nochmals zentrifugiert und dann in der HPLC gemessen.

Zur Qualitatsabschatzung des Zellaufschlusses wird der Versuch z_t_Jsétzlich mit vorbereiteten
L-Phenylalaninldsungen (5 und 10 g/l) sowie mit HoOpigest, durchgefiihrt.

4.3 Auswahl der eingesetzten Stoifsysteme

Zur Auswahl der Stoffsysteme, welche in einer hohlfasergestiitzten Reaktivextraktion zum
Einsatz kommen, werden zunéchst satzweise Experimente d_urchgefuhrt. In diesen
Experimenten verlauft der Stoffibergang bis zur Einstellung des Gleichgewichts.

4.3.1.1 Auswahl der Carrier

Nach Kertes und King® kénnen die Extraktionsmittel zur Extraktion von organischen Sauren
in drei Gruppen unterteilt werden:

* sauerstofftragende Kohlenwasserstoffe

* Phosphor-Sauerstoffverbindungen und Schwefel-Sauerstoffverbindungen

* hochmolekulare, aliphatische Amine.
toffiragenden Kohlenwasserstoffen wie Alkohole, Ketone,

Die Bi ischen sauers ) ; .
indungen zwisc besonders stark und unspezifisch. Die Extraktion von

Acetate und Ether sind nicht
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Substanzen aus verdiinnten Losungen ist mit diesen Extraktionsmitteln nur unzure}cheqd
moglich. Fir die Reaktivextraktion von Aminosauren aus Fermentationsldsungen sind sie
nicht geeignet und werden daher nicht néher untersucht.

Organische Schwefel- und Phosphorverbindungen sind starke Lewisbasen und bilden
starkere Bindungen mit der Ubergangskomponente als die Kohlenwasserstoffe. Die
Aminosaure wird dabei als Kation gebunden. Die Extraktionsleistung steigt mit der Anzahl
der direkten Kohlenstoff-Phosphor-Bindungen. Ein weiterer Vorteil ist die geringe Loslichkeit
in Wasser. Das Extraktionsmittel koextrahiert kaum Wasser und geht fast nicht in die
wiaBrige Phase liber, wie es bei Kohlenwasserstoffen der Fall ist.

Aliphatische Amine bilden mit dem zu extrahierenden Stoff durch den Ubergang von
dissoziierten Sauren stabile neutrale lonenpaarbindungen aus. Wegen des mitextrahierten
Saure-Protons  wird die waBrige Losung neutralisiert. Bei den quarternaren
Ammoniumverbindungen wie Aliquat 336, wird nur das Saure-Anion in einem
lonenaustausch extrahiert. Wegen des hoheren Verteilungskoeffizienten im Vergleich zu
Kohlenwasserstoffen sind die Amine und Ammoniumverbindugnen sehr effektiv bei der
Extraktion von Metaboliten. Die Amine sind ebenfalls in Wasser nahezu unliéslich.

Ein Vertreter der organischen Phosphorverbindungen ist der fliissige Kationentauscher Di-2-
ethylhexylphsophorséaure (D,EHPA), eine mittelviskose, stark saure Fliissigkeit. D,EHPA
eignet sich laut Literatur zur Extraktion von Aminosduren bei einem pH-Wert von 2 bis 3%.
Das Saure-Anion D.EHP" extrahiert das L-Phe Kation Phe® aus der waBrigen in die

organische Phase'®™'. Einige wichtige Stoffdaten des D.EHPA sind in Tabelle 5
zusammengefaBt.

Di-2-ethylhexylphosphorsaure D,EHPA

Summenformel ((CoHs)CeH120)oPOOH

Handelsname (Hersteller) Baysolvex DoEHPA (Bayer)
Hostarex PA 216 (Hoechst)

molare Masse [g/mol] 322,43

Dichte [kg/l] 0,97

Flammpunkt [°C] 198

Léslichkeit in H,O bei 20 °C [g/l] <1

Affinitat Kationen selektiv

Tabelle 5: Datenblatt D.EHPA

Ein weiterer Kationentauscher ist Dinonylnaphtalinschwefelsdure (DNNSA), die sich zur
Reaktivextraktion von Aminoséuren und von Diaminoséuren eignet®'. Fir pH 1-4 werden

hohe Extraktionsleistungen (> 90 %) beschrieben. Der Kationenaustau
zum D,EHPA. ausch erfolgt analog

Das Produkt Nacure 1051 von King Industries, Norwalk (USA), besteht aus DNNSA und d
e . ’ ’ em
Losungsmittel Ethylenglycolmonobutylether'®. Als Synex wird die Séure ohne Lésungsmittel

bezeichnet. Neben der sehr hohen Extraktionsleistung sollte jed .
Flammpunkt hervorgehoben werden. g jedoch auch der tiefe
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Dinonylnaphtalinschwefelséure

DNNSA

Summenformel

(CgH150)2(C1oHsO)SOOH

Handelsname (Hersteller)

Nacure 1051 (King Industries)
Synex (King Industries)

molare Masse [g/mol] 495,8
Dichte [kg/l] 0,87
Flammpunkt [°C] -1,1
Loslichkeit in H.O bei 20 °C [¢/]] <1

Affinitat

Kationen selektiv

Tabelle 6: Datenblatt DNNSA

Weitaus héaufiger als flr Kationentauscher finden sich in der Literatur Hinweise auf die
Reaktivextraktion von Aminoséuren mit Anionentauschern. Das am haufigsten eingesetzte
Extraktionsmittel ist das quariterndare Ammoniumsalz ~ Trioctylmethylammonium-
chlorig0¥104/108/10611071108 | ¢ gignet sich zur Extraktion von L-Phe, anderen Aminoséuren und
Enzymen'®. In Tabelle 7 sind die wesentlichen Daten dieses Extraktionsmittels
zusammengestellt. Trioctylmethylammoniumchlorid wird unter verschiedenen Handelsnamen
angeboten. Dabei konnen sich auch die genauen Zusammensetzungen des Molekiils
unterscheiden. So sind bei Aliquat 336 und Adogen 464 einige der Octylseitenketten durch
Nonyl- oder Decylketten ersetzt. Da der Umfang dieser Substitution sehr gering ist, spricht
man dennoch von Trioctyimethylammoniumchlorid. Da die Aminoséure fur die Extraktion als
Anion vorliegen muB, wird ein hoher pH-Wert zwischen 10 und 12 benétigt. Um die
Koextraktion von OH-lonen zu verhindern, sollte der pH jedoch nicht zu hoch gewahit
werden.

Trioctylmethylammoniumchlorid

(CgH17)2CH3NCI
TOMAC (Setva)
Aliquat 336 (Henkel)
Adogen 464 ( Sherex)

Summenformel

Handelsname (Hersteller)

molare Masse [g/mol] 404,17

Dichte [kg/I] 0,88
Flammpunkt [°C] >110

Loslichkeit in H2O bei 20 °C [g/l] =<1

Affinitat Anionen selektiv
Tabelle 7: Datenblatt Trioctylmethylammoniumchlorid

Fiir den technischen Einsatz spricht der hohe Flammpunkt von tber 110 °C. 'Jeo!gch finden
sich in der Literatur Hinweise auf ein hohes toxisches Potential dieses Carriers’™, was bei

einem integrierten Einsatz den FermentationsprozeB beenden wiirde.
Primare, sekundare und tertidre Amine werden neben .der Metallextraktion_ auch zur
Extraktion organischer ~Sauren und Antibiotika  eingesetzt. Sie binden die

Ubergangskomponente durch Bildung von lonenpaaren. In Tabelle 8 und Tabelle 9 sind die
Stoffdaten zweier tertiarer Amine, die in dieser Arbeit zu Einsatz kommen,

zusammengestelit.
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Trilaurylamin

Summenformel (CiaHas)sN
Handelsname (Hersteller) Alamin 304 (Henkel)
molare Masse [g/mol] 522,00

Dichte [kg/l] 0,82

Flammpunkt [°C] 190

Loslichkeit in HoO bei 20 °C [g/] <1

Affinitat lonenpaarbildung
Tabelle 8: Datenblatt Alamin 304

Tri-isooctylamin

Summenformel (CgHy7)aN
Handelsname (Hersteller) Alamin 308 (Henkel)
molare Masse [g/mol] 353,67

Dichte [kg/l] 0,80

Flammpunkt [°C] 190

Ldslichkeit in HoO bei 20 °C [g/l] <1

Affinitat lonenpaarbildung
Tabelle 9: Datenblatt Alamin 308

4.3.1.2 Auswahl der Lésungsmittel

Bei der Reakiivextraktion eingesetzte Extraktionsmittel (Carrier) sind haufig hochviskose
oder kristalline Substanzen. Daher muB der Carrier durch ein sekundires Lésungsmittel
verdlinnt werden. Als Losungsmittel wird Ublicherweise eine chemisch inerte Substanz
verwendet, die in erster Linie das FlieBverhaiten der organischen Phase verbessern soll''®,

Die betreffenden Eigenschaften sind die Viskositat der organischen Phase, die
Emulsionsneigung und das Absetzverhalten.

Das gewahlte L6sungsmittel kann jedoch auch direkten EinfluB auf das Extraktionsergebnis
haben. Die nicht reaktive Extraktion von Aminoséuren ist nach Abbasian et al.'" unméglich.
Das Verd(]pnungsmittel kann den Verteilungskoeffizienten erhdhen und so die
Extraktionsleistung steigern. Je polarer das Verdinnungsmittel ist, desto hoéher ist der
Verteilungskoeffizient der zu extrahierenden Aminosaure™2. Bei alkoholischen Verdiinnern

besteht die Gefahr der Veresterung mit den tibergehenden Sauren'®. Folgende Anspriiche
werden an ein Losungsmittel fir die Reaktivextraktion gestelit':

» geringe Wasserloslichkeit, geringe Aufnahme der wéBrigen Phase,
e gute Aufnahmekapazitit fiir das Extraktionsmittel,

» geringe Verdunstungsverluste,

¢ keine Neigung zur Emulsionsbildung,

o Bestandigkeit gegen Zersetzung,
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o gute Biovertraglichkeit,
e glnstiger Preis sowie hohe Verflugbarkeit.

Als Verdinnungsmittel zur Aufnahme der Reaktivkomponenten kommen in dieser Arbeit
Kerosin, Butylstearat, Decan, Dodecan, Pentadecan, Decanol, Oktanol und Xylen zum
Einsatz.

4.4 Satzweise Extraktionen in Ruhrzellen

Die oben genannten Stoffsysteme werden zun&chst in satzweisen Experimenten zur L-Phe-
Extraktion eingesetzt. Dabei soll die Extraktionsleistung und das am besten geeignete
Verdiinnungsmittel ermittelt werden. Dazu wird eine temperierte Riihrzelle eingesetzt. Eine
skizzierte Darsteliung des Versuchsaufbaus zeigt Abb. 4-1. Die Riihrzelle hat ein Volumen
von 200 ml und wird GUber einen Doppelmantel auf 35 °C thermostatisiert. Zur intensiven
Durchmischung der waBrigen Phase (unten) mit der organischen Phase wird an der
Phasengrenze eine Rihrplatte eingesetzt. Die Drehzahl wird mit 200 min™ so gewahlt, daB
beide Phasen intensiv durchmischt werden, sich jedoch noch keine Trombe ausbildet. Die
Auilistung der verwendeten Geréte befindet sich im Anhang.

(TICy

Q01

Abb. 4-1: Schema der Riihrzelle

Die organische Phase besteht aus einem Carrier und einem Losungsmittel. Der Carri.e-ranteil
betragt, falls nicht anders erwahnt, 10 %vol. Die waBrige Phase besteht"aus _destllllertem
Wasser, in dem die jeweilige Menge L-Phenylalanin (i.d.R. 1Qg/l) geldst wird. Zur .pH
Einstellung wird H,SO4 bzw. NaOH benutzt. Die folgenden Experimente werden —falls nicht
explizit erwahnt- unter den genannten Bedingungen in der Ruhrggllg durchgefuhrt: Die
Volumina beider Phasen betragen 75 ml, so daB sich ein Phasenverhéltnis von eins ergibt.

Zur Untersuchung der Extraktionsdauer auf den Extraktionsgrad wird nach 1, 3, 5, 10, 15
und 30 Minuten eine Probe aus dem intensiv durchmischtgn Ruhrg_efaB gezogen und uber
der Zeit aufgetragen. Im weiteren Verlauf werden nach jeweils drei Minuten Proben gezogen.

Es werden nacheinander die verschiedenen Extraktionsmittel mit  verschiedenen
Losungsmitteln zur Extraktion von L-Phe eingesetzt. Anhand der extrahierten L-Phe-Menge
werden die einzelnen Systeme miteinander verglichen. Die Messung der extrahierten L-Phe-

Menge erfolgt tiber HPLC im Raffinat.
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4.4.1 Variation der eingesetzten Gegenionen

Die Riuickextraktion des Phenylalanins aus der organischen Phase wird mit verschiedenen
Gegenionen im Extrakt untersucht. Es werden 1 und 2 molare Lésungen von (NH;)>,SOq,
NaOH, KOH, H,SO, und KCI als Extrakiphase vorgelegt. Die organische Phase besteht aus
10% D,EHPA in Kerosin und ist durch eine Exiraktion mit Phenylalanin vorbeladen. Zum
Vergleich der Systeme wird der Extraktionsgrad bezogen, auf die vorgelegte Menge an
Aminoséaure im Raffinat, herangezogen.

4.4.2 EinfluB des DoEHPA Gehalts

Der EinfluB3 des Carrieranteils wird mit dem Stoffsystem D,EHPA in Kerosin untersucht. Es
kommen organische Phasen mit einem Gehalt an D-EHPA von 2, 5, 10 und 15 %vol zum
Einsatz. Des weiteren wird der pH im Raffinat von 2-12 variiert.

4.4.3 EinfluB der L-Phenylalaninkonzentration

Im Raffinat werden L-Phe Konzentrationen von 0,1 g/l, 0,5 g/, 1 g/l, 2¢g/l, 5g/, 10 g/l und
20 g/l vorgelegt und die verschiedenen Extraktionsgrade miteinander vergleichen.

4.4.4 Reversibilitat der Extraktion

Die mehrfache Verwendung der organischen Phase soll zeigen, ob sich die
Extraktionsleistung &ndert. So sind Riickschiiisse auf die Reversibilitit der Extraktion
maglich. Die Riickextraktion des L-Phe erfolgt mit 1 M HoSO,. Nach der Regeneration der

organischen Phase wird diese erneut zur Extraktion eingesetzt. Dieser Vorgang wird viermal
wiederholt.

4.5 Kinetische Messungen in der Rihrzelle nach Nitsch

Die Stoffaustauschlimitierung zwischen den waBrigen Phasen und der organischen Phase
wird in einer speziellen Rithrzelle untersucht. Aufgrund ihrer Geometrie wird diese Riihrzelle
von der Arbeitsgruppe Nitsch an der TU Munchen fiir die Messung von Stofflibergéangen in
zweiphasigen Systemen empfohlen’™%/'"®. Uber Messungen von Warmeubertragung und
physikalischem Stoffaustausch ist die Geometrie dieser Zelle kalibriert worden. Daher kann
fur transportlimitierende Prozesse einen linearen Zusammenhang zwischen Stoffstrom und
Drehzahl'"/'"® in diesem System experimentell Uberpriift werden. Chemische Limitierungen
dagegen kdnnen an der Unabhéngigkeit des Stofflibergangs von der Strdmung erkannt

werden. .In.Abb. 4-2 ist die Drehzahlabhangigkeit des Stoffstroms bei reaktions- und
transportlimiertem Stofflibergang in der verwendeten Rihrzelle gezeigt.
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>

transportlimitiert

Stoffstrom

reaktionslimitiert

Ruhrerdrehzahl
Abb. 4-2: Drehzahlabhéngigkeit des Stoffstroms (nach '*°)

Bei der verwendeten Rilhrzelle handelt es sich um einen Schlaufenreakior. Im Gegensatz zu
der in Kapitel 4.4 beschriebenen Ruhrzelle hat dieser zwei Rihrer, die an konzentrisch
eingebauten Wellen aufgehéngt sind. In einem lotrecht stehenden Glaszylinder werden die
waBrige (Extrakt oder Raffinat) und organische Phase einander Uberschichtet, so daf3 jede
Phase von einem Rihrer durchmischt wird.

Abb. 4-3; Stromungsfiihrung in der Ruhrzelle nach Nitsch (')

In Abb. 4-3 ist die Strdmungsfihrung in der Rihrzelle nach Nitsch schematis_ch dargestelit.
Durch die beiden Propellerriihrer wird eine Strémung durch das innere Leitrohr von der
Phasengrenze weg erzwungen. Am Deckel und Boden wird die Stromung je\{ve|ls ymgelenkt,
um durch den Ringspalt wieder zur Phasengrenze zu strémen. Die elngebautgn
Strémungsbleche heben die Radialkomponente der Stromung auf und stellen so die

Schlaufenstrémung sicher.
Das Volumen jeder Phase betragt 390 cm® (V = 3,910 m?). Die Austauschflache zwischen
den Phasen ist 44,2 cm2 (Apg = 4,4210° m?) groB.

Um eine vollstindige Durchmischung der beiden Phasen zu erreichen, betrégt die minimale
Drehzahl der RUhrer 50 min™. Die maximale Drehzahl hapgt star_k von der
Grenzflachenspannung des Systems ab. Im Gegensatz zu den Experimenten in Kapitel 4.4
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soll laminare Strdmung herschen und es diirfen sich nicht ein.maI.Trbpfchen ablosen. Die
Phasengrenze muss also zu jedem Zeitpunkt des Versuchs stabil sein.

Es werden fir die Extraktion und die Ruckextraktion jeweils drei Experimente bei
verschiedenen Drehzahlen durchgefiihrt. Die Parameter der Experimente sind in Tabelle 10
zusammengefaBt. Die Rihrzelle ist in allen Experimenten auf 25 °C thermosta?isier? und der
Start pH der waBrigen Phasen liegt bei 5,8. Das Phasenverhéltnis ist immer gleich eins.

Exiraktion Rickextraktion
Parameter Versuch1 Versuch?2 Versuch3 Versuch1 Versuch2 Versuch3

D.EHPA 10 10 10 10 10 10
[%vol]

L-Phe 60 60 60 60 60 60
[mmol/l]

v 390 390 390 390 390 390

ml]

Mwss 100 150 200 90 135 180
[min™']

n°’9 4 100 150 200 90 135 180
[min']

Tabelle 10: Versuchsparameter der Experimente in der Rihrzelle nach Nitsch

Nach Befillen der Rihrzelle mit 390 ml der jeweiligen Phase, wird die entsprechende
Drehzahl eingestellt und der zeitliche Verlauf der L-Phe-Konzentration in der waBrigen
Phase gemessen. Fir die Rickextraktion wird eine vorbeladene organische Phase

eingesetzt und ebenso verfahren. Der Stofftransportkoeffizient B 148t sich fur jedes
Experiment in der Rihrzelle analog Gl. 2-34 mit GI. 4-1 berechnen'™®.

Gl. 4-1 B = Xaq /t -(ln c[F]3, ~ Inc[F] iaq)

Dabei ist Va4 das Volumen der waBrigen Phase und Apg die Phsengrenzflache welche sich
zwischen den beiden Phasen in der Zelle ausvildet. Aus der Konzentrationsénderung des L-
Phe Uber der Zeit 148t sich B bestimmen.

4.6 Reaktivextraktionen im Hohlfasermodul

Nachdem die Auswahl der Stoffsysteme abgeschlossen ist, sollen diese im technischen
Bgtneb zur membrangesti]tzten Extraktion in Hohlfasermodulen eingesetzt werden. Dazu
wird zunéchst eine Laboranlage und spéter eine Pilotanlage aufgebaut.

4.6.1 Die verwendeten Module

Bei den verwendeten Modulen handelt es sich um Liqui-Cel® Extra-Flow
Hohlfaserkoqtaktorgn der Celanese AG. Das hydrophobe Membranmaterial Polypropylen
ermoglicht bis zu einem Druck von etwa 4 bar einen Phasenkontakt zwischen wéaBriger und
organischer Phase, ohne da8 Wasser durch die Membran tritt. Bei Uberdruck auf waBriger

Seite igt S0 ein Qispersionsfreier Betrieb méglich. Die Investitionskosten dieser Membranen
liegen im industriellen Bereich bei ca. 60 US$/m? effektiver Kontakiflache 2,

Fur die Experimente im LabormaBstab werden altere Module mit der T i

: ypenbezeichnun
5PCM-30§ X10 240 ID verwendet. Mit diesen Modulen soll die Reaktivextraktio?l
grundsétzlich untersucht werden, um dann einen moglichst schnellen scale-up in den
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TechnikumsmaBstab durchzufiihren. Fir die Experimente im TechnikumsmaBstab werden
Module der Modelreihe 4X28 X30 240 ID verwendet.

Modul- und Membranparameter 5PCM-106 X10 2401D:

Modul

Lange 20 cm
Durchmesser 2,5¢cm
Betriebstemperatur 1°C...60°C
effektive Flache 0,23 m2
spezifische Flache ca. 4000 m?/ms
max. Transmembrandruck 4,14 bar
max. Betriebsdruck 5 bar
Anzahl der Hohlfasern, N¢ 2100
Faserlange, L 16 cm
Membran

Porositat | 30%
PorengroBe 0,05 ym
Faser-Innendurchmesser 240 pm
Faser-AuBBendurchmesser 300 pm
Membranstéarke 30 um
Hohlfasermaterial Polypropylen
VerguBmaterial (Potting) Epoxidharz

Neben der wesentlich htheren Membranflache liegt bei den 4X28 Modulen die Porositat dgr
Membran um 10 % hdher als bei den kleineren und &lteren 5PCM 106X10 Modulen. Die

tatsachliche Phasenkontakiflache betragt damit 7,4 m2.
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Modulparameter 4X28 X30 240 ID:

Modul

Lénge 100 cm
Durchmesser 10 cm
Betriebstemperatur 1°C...60°C
effektive Flache 18,6 m2
spezifische Flache 3641 m?/m3
max. Transmembrandruck 4,14 bar
max. Betriebsdruck 5 bar
Anzahl der Hohlfasern, N; 31800
Faserlange, L 71 cm
Membran

Porositat 40%
Porengréfie 0,03 um
Faser-Innendurchmesser 244 ym
Faser-AuBendurchmesser 300 pm
Membranstarke 28 pm
Hohlfasermaterial Polypropylen
VerguBmaterial (Potting) Polyethylen

4.6.2 Reinigung von Hohifasermodulen

Die vom Hersteller vorgeschriesbene Reinigungsprozedur® solte nur als Startpunkt
angesehen werden, um ein Reinigungsprotokoll zu erstellen, welches den eigenen

Arlforgierungen_ am .besten genugt. Zur Entfernung von Verunreinigungen bei der Flissig-
Flissig-Extraktion gibt der Hersteller folgende Vorschrift an:

* Ldsungsmittelspulung (Rezirkulation 15-30 min) mit einer 1/1 Mischung aus Wasser und
Isopropylalkohol

» Wasserspiilung (einmaliger DurchfluB 10-15 min)
* Trocknen des Kontaktors (mit Luft oder Stickstoff)
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Abb. 4-4: Verrohrungsschema zur Hohifaserreinigung

Das vom Hersteller vorgeschlagene Verrohrungsschema ist in Abb. 4-4 dargestellt. Um
sicher zu stellen, daB die Losungsmittelreste vollsténdig aus den Poren entfernt werden,
solite Wasser in beide hohlfaserseitigen Anschiiisse eingeleitet und aus den gehéuseseitigen
Anschllissen abgefihrt werden.

Fiir diese vorgeschlagene Verrohrung ergeben sich jedoch Totwassergebiete in dem Modul.
Daher wird eine kreuzweise Strdmungsfithrung gewahlt, bei der der Zulauf mantelraumseitig
und der Ablauf hohlfaserseitig gefiihrt wird. Die anderen Anschllisse werden verschiossen.

Durch die Verwendung von reinem Isopropylalkohol kann ebenfalls eine Verbesserung der
Reinigungsleistung erzielt werden. Je nach Verschmutzungsgrad der Hohlfasern verléangern

sich die Reinigungszeiten.

- 1

(PR
& ’X o 'X
trockene Luit trockene Luft

Abb. 4-5: Verrohrung zur Vermeidung von Totraumen

Zur Wiederherstellung des hydrophoben Charakters der Membran muB ) die
Reinigungsldsung vollstandig aus den Hohlfaserporen entfernt werden. Ansonsten yvurde
das Wasser bereits bei sehr niedrigen transmembranen Drlicken durch die Poren dringen.
Es ist daher notwendig, den Hohlfasermodul nach dem Verrohrun_ggschema in Abb. 4-5
griindlich zu trocknen, bevor er wieder verwendet wird. So .geremlgte und getrocknete
Module werden einem Integritatstest unterzogen. Dazu wird der Mantelraum unter
steigenden Druck mit Wasser beaufschiagt. Der Durchbruchdruck, bei dem Wasser aus den

47



Material und Methoden

Hohlfasern auf der Stirnseite austritt, sollte nicht unter dem angegebenen maximalen
Transmembrandruck liegen.

4.6.3 Aufbau der Extraktionsanlagen

Bei der technischen Durchfiihrung der Reaktivextraktion in Hohlfasermodulen werden zwei
Module hintereinander geschaltet. So ist es mdglich, die organische Phase kontinuierlich zu
regenetieren.

Zur Durchfuhrung von Vorversuchen im LabormaBstab wird mit den Modulen des Typs
5PCM 106 zunéchst eine Extraktionsanlage im LabormaBstab aufgebaut. In dieser Anlage
werden die prinzipiellen Mbglichkeiten der Reaktivextraktion von L-Phenylalanin in
Hohlfasermodulen untersucht. Aufgrund der Zielsetzung, ein technisch einsetzbares
Verfahren zu entwickeln, wird aufbauend auf die im LabormaBstab gewonnenen
Erkenntnisse sehr frilhzeitig ein scale-up in den technischen MaBstab durchgefiihrt. So
kénnen die Probleme der MafBstabsvergréBerung (Membraninstabilititen durch zu hohe
hydrostatische Driicke, Eintrag von Carrier, etc.) bereits friihzeitig erkannt und bearbeitet
werden.

4.6.3.1 Aufbau der Laboranlage

Abb. 4-6 zeigt ein FlieBbild der Laborextraktionsanlage. Die beiden Module werden im
Gegenstrombetrieb von den beiden waBrigen Phasen und der organischen Phase
durchspiilt. Dabei wird die organische Phase durch den Mantelraum beider Module gefuhrt,
da hier die besseren Extraktionsleistungen erwartet werden kénnen'?2. Das Raffinat bzw. der
Extrakt durchstrémen das Hohlfaserinnere jeweils eines Moduls. Die gezeigten MischgefaBe
sind aus Glas und nicht temperierbar. Bei den Pumpen 1 — 3 handelt es sich um

Zahnrad/pumpen (Verder Liquiflo Serie V051.12) mit einem Férderbereich von 50 ml/h bis
2000 ml/h.
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Raffinat  Organische Membranphase Exfrakt

NaOH '/
2molh A

pH
ele

Abb. 4-6: FlieBbild der Laborexiraktionsanlage

Die Experimente in der Laboranlage haben das Ziel, die Méglichkeit der Reaktivextraktion
von L-Phe in Hohlfasern zu untersuchen. Dabei werden vor allem Erfahrungen wéahrend des
Betriebs gesammelt und die Mbglichkeit der Aufkonzentrierung untersucht. Aufgrund der
instabilen Phasengrenzen in ionischen Systemen wird allerdings ein sehr schneller scale-up
angestrebt, um den Betrieb im Pilotmafstab zu zeigen.

4.6.3.2 Aufbau der Technikumsanlage

Die Basis der Technikumsanlage sind die Hohlfaserkontakioren vom Typ 4X28. Abb. 4-7
zeigt ein Foto des experimentellen Aufbaus. Die vertikal aufgehé&ngten weiBen Tuben I und Il
sind die beiden verwendeten Hohlfasermodule.

Neben den Modulen sind die glésernen AusgleichgefaBe zu erkennen. Abb. 4-8 gibt einep
Gesamttiberblick der Anlage. Aufgrund der groBeren Volumenstrome und dem damit

einhergehenden komplexeren Handling der Phasen wird die Anlage so aufgebaut, daf3 ein
Beflillen, Entleeren und Reinigen der Anlage halbautomatisch durchgefiihrt werden kann.
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Abb. 4-7: Technikumsanlage zur hohifasergestitzten Pertraktion

Der Aufbau laBt die drei getrennten Stoffkreisldufe Donor, Akzeptor- und organische Phase
erkennen. In den Hohlfasern des Modul | flieBt die L-Phe haltige Donorphase und in den
Hohifasern des Modul Il die ebenfalls waBrige Akzeptorphase. Aufgrund der chemischen
Bestandigkeit der Module solite bei Verwendung von Schwefelsdure eine Konzentration von
2 mol/l nicht (berschritten werden™/'®*. Die organische Phase strdmt in einem
geschlossenen Kreislauf in den Mantelrdumen beider Module. Uber diese Zirkulation der
organischen Phase werden Extraktion und Reextraktion direkt miteinander gekoppelt, so daf3
eine kontinuierliche Regenaration der beladenen Carrier erreicht wird. Nach dem Befullen
der Anlage wird die Luft in den Poren durch die nach oben strémenden Phasen verdrangt.
Wenn die Phasen am oberen Ende der Module blasentrei austreten, 1aBt sich (ber die Vier-
Wege-Kreuzschalthdhne in allen drei Phasen die Stromungsfiihrung frei wahlen. So kann die
Fahrweise bei laufenden Pumpen von Gleich- auf Gegenstrom geéandert werden.

Im Kreislauf der organischen Phase befindet sich ein Abscheider. Das beim Anfahren durch
Feinsttropfeneintrag in die organische Phase geschleppte Wasser kann hier gesammelt und
wahrend des Betriebs in die Akzeptorphase zuriickgefithrt oder verworfen werden. Die
genaue Bezeichnung der Pumpen und Armaturen findet sich im Anhang.

Die Module sind Gber Schnellkupplungen in die Kreislaufe integriert. Das ermoglicht zum
einen die frei Wahi der Stromungsfihrung durch Mantel- oder Hohlfaserraum. Zum anderen

lassen sich die Module schnell aus der Anlage ausbauen, um sie zu reinigen, zu trocknen
oder einem Integritatstest zu unterziehen.
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Wassrige Donor- Organische Phase Wiéissrige Akze

tor-
F":hasde g})}it Produkt mit Carrier Phase g\it Geggnionen
(Feed-Phase) (Scivent-Phase) (Strip-Phase)

Abb. 4-8: FlieBbild der Technikumsanlage

Die bereits erwahnten Kreuzschalthéhne (4-Wege, Swagelok-Whitey, Serie 40) erméglichen
neben einem erleichterten Befillen und Entleeren der Anlage und der Umschaltbarkeit von
Gleich- auf Gegenstrom auch die Durchfiihrbarkeit von Kreislauf-  und
Durchlaufexperimenten. Als AusgleichsgefaBe dienen thermostatisierbare Glaszylinder
(Hohe: 68 cm, Durchmesser: 10 cm) mit einem maximalen Fiilvolumen von 51. An den
Waénden der AusgleichsgefaBe sind Strombrecher angebracht, die als statische Mischer
arbeiten.

Uber Federmanometer mit Reguliernadelventit (Swagelok) kann an allen Modulaus- und
-eingangen der Druck gemessen und daraus die transmembrane Druckdifferenz zwischen
den Phasen berechnet werden. Die Volumenstrdme der waBrigen Phasen werden mit
induktiven Rotametern (Altometer Sliedrecht Holland K 380/6) gemessen. Die regelbaren
Zahnradpumpen (Verder Liquifio Serie 37 RX) sind pulsationsfrei und bedingt
sdurebestandig. Der maximale Foérderbereich liegt bei 2100 Ih. Aufgrund der
Zusammensetzung der organischen Phase wird hier eine Schlauchpumpe (Watson Marlow
506) mit entsprechend bestandigen Doppelschlauchelementen' (Marprene) eingesetzt. Im
Havariefall kann dieses Doppelschlauchelement innerhalb weniger Minuten ersetzt werden.

Aufgrund der korrosiven Eigenschaften der verwendeten Losungen werden alle Armaturen
und Fittings aus Edelstahl (Swagelok) ausgefihrt. Die Verrohrung der Anlage besteht aus
Teflonschlauchen (Swagelok) mit einem Innendurchmesser von 12 mm.

4.6.4 Kreislaufexperimente

In den Kreislaufexperimenten werden die drei Phasen Raffinat, organische,  und
Extraktphase vorgelegt und im Kreis durch die Module gepumpt (s. Abb. 4-9). Dabei wird die
zeitliche Anderung der L-Phe-Konzentration im Raffinat und Extrakt gemessen. Es wird das
Extraktionsmittel Aliquat336 und D,EHPA mit verschiedenen Gegenionen eingesetzt.

Uber die entsprechenden Zulaufleitungen werden die Ausgleichsgefae der drei Phasen
beflillt. Falls es erforderlich sein sollte (z.B. in Autkonzenmerungsexpenmentfan) ein groBBes
Volumen an Donor bereit zu stellen, kann ein externes Vorlagegefad3 (bis 1000
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angeschlossen werden. Uber zwei Schlauchpumpen (Watson Marlow) _mit Niveaureguherung
kann dann eine Austauschrate (0 I/h...100 I/h) mit dem AusglelchsgefaB eingestellt werQen.
Uber die Pumpenanordnung kann ebenfalls die Ultrafiltrationseinheit des 3001-Kessels direkt
an die Reaktivextraktionsanlage angeschlossen werden.

A 4

L-PheX

M [ Y
L-Phe H,SO,
Abb. 4-9: Schema der Kreislaufexperimente (HX = unbeladener Carrier, L-PheX = beladener Carrier

Nach Beflillen der GefaBe werden nacheinander die Pumpen fiir die waBrigen Phase und die
der organischen Phase gestartet. Die Ventilschaltung wird so gewahlt das die Anlage im
Gleichstrom Betrieb arbeitet. Es ist darauf zu achten, daB die Driicke in den waBrigen
Phasen immer Giber denen in der organischen Phase liegen. Nach Verdrangen der Luft aus
den Poren, kann im Bedarfsfall die Strémungsrichtung geéndert werden. Lauft die Anlage
stabil, d.h. ohne Feinstiropfentibergang von einer in die andere Phase, kann der

Volumenstrom in den Phasen auf den entsprechenden Wert erhéht werden. Die
Probennahme erfolgt tiber Nadelventile.

4.6.5 Durchlaufexperimente

Mit den Durchlaufexperimenten wird die Kon

durch den Modul gemessen. Dazu werden a
HPLC analysiert.

zentrationsénderung beim einmaligen Durchlauf
m Ein- und Auslauf Proben gezogen und mittels

Abb. 4-10 zeigt schematisch den Aufbau des Experiments. Beide waBrigen Phasen
durchflieBen jeweils ein Modul im Gegenstrom zur organischen Phase.

Zum Anfahren der Anlage wird ebenso vor
beschrieben wurde. Nach Erreichen eines sta
Akzeptorphase liber 4-Wege Ventile
die ebenfalls thermostatisierbar sind.

gegangen, wie es flr Kreislaufexperimente
> stabilen Betriebspunktes werden die Donor- und
an die jeweiligen 300 | Vorratsbehalter angeschlossen,
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Zur Quantifizie.rung de_r Carrierverluste werden stiindlich Proben der organischen Phase
gezogen. In diesen wird mittels Atomemissionsspektroskopie (AES) der Phosphorgehalt
bestimmt und daraus der D,EHPA-Gehalt errechnet.

HX
H,S0O,
L-PheX
L-Phe L-Phe*
HSO,
Abb. 4-10: Schema der Durchlaufexperimente

4.7 Aufkonzentrierung

Um die Méglichkeiten der Aufkonzentrierung zu Uberpriifen, werden Ansatze mit sehr viel
gréBerem Volumen im Raffinat als im Exirakt gefahren. Dabei kommt waBrige L-Phe Lésung
und Fermentationspermeat aus E. coli Fermentationen zum Einsatz. Aus den Extraktionen
mit realer Fermentationsldsung kann dann die Selektivitat der Exiraktion ermittelt werden.

4.8 Weitere Produktreinigung

Nach Beendigung der Extraktion wird das im Extrakt konzentrierte Phenylalanin durch pH-
Anderung ausgefallt. Dabei kommt Extrakt zum Einsatz, das bei der Extrakiion von
Fermentationspermeat gewonnen wird. Durch die pH-Absenkung werden &quivalent zum
gewonnenen L-Phe molare Mengen Salz produziert.

4.8.1 Prazipitation im thermostatisierten Becherglas

Zunachst wird eine Préazipitation im Becherglas durchgefihrt. Dabei werden 300 mi Probe
aus dem Extrakt der Pilotanlage bei 10 °C in einem thermostatisierten Becherglas gerihrt.
Dann wird die Probe unter Rihren langsam auf pH 3,5 titriert. Uber eine Probennahme im
Abstand von fiinf Minuten kann der L-Phe Gehalt chromatographisch gemessen werden. Der

ausgefallenen Kristallbrei wird getrocknet und analysiert.
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4.8.2 Kontinuierliche Fallung im Sedimenter

Nach der erfolgreichen Prazipitation im Becherglas wird ein 1,51 Sedimenter zur
kontinuierlichen Prézipitation umgerUstet.

NaOH <

Titrations Kessel

Waschkessel zur Vortitration

Mutterlauge
0,5 % L-phe

Zulauf aus dem Extrakt
>

Abb. 4-11: Schema der kontinuierlichen Préazipitation

L-Phe Prazipitat
—>

Der prinzipielle Aufbau ist in Abb. 4-11 dargestellt. Der Zulauf aus dem Extrakt wird zunéchst
von unten durch einen Gegenstromwéscher geleitet. Hier werden Verunreinigungen aus dem
Prazipitat gespuilt und der Zulaufstrom mit Kristallbrei aus dem Titrationskessel vortitriert, um
Titrationsmittel zu sparen. Von dort wird die Ldsung in den Titrationskessel gefiihrt. Dabei
handelt es sich um einen Mammutschlaufenreaktor mit Zwangsumsirdomung. Hier wird der
pH-Wert auf 3,5 geregelt. Das ausgefallenen Prazipitat wird im Waschkessel nachbehandelt
und anschlieBend filtriert und lyophilisiert.

4.9 Das biologische System

Fir die vorliegenden Arbeiten wird ein im Institut fir Biotechnologie 1 entwickelter L-Phe
Produktionsstamm verwendet. In diesem Escherichia coli-Stamm ist sowohl das Gen fir die
durch  Tyrosin regulierte DAHP-Synthase (aroF), als auch die reguliette,
phenylalaninspezifische = Chorismatmutase- Prephenatdehydratase (pheA) deletiert.
Z}Jsétz\ich wurde die Chorismatmutase- Prephenatdehydrogenase (tyrA) deletiert, um so
einen fir Tyrosin auxotrophen Stamm zu erhalten. Um einen deregulierten Biosyntheseweg
fir Phenylalanin zu erhalten, wurde ein geeignetes Plasmid in E. coli transformiert. Das
Plasmid basiert auf dem Vektor pJF119EH, welcher einen glucoseresistenten, IPTG-
induzierbaren fac-Promotor enthélt. Dieser wurde durch molekularbiologische Methoden aus
dem Promotor des Jac-Operons hergestellt. Als Selektionsmarker befindet sich auf dem
Vektor das Gen flr die B-Lactamase, welches eine Ampicillin-Resistenz auspragt.

In das Plasmid sind zwei Gene kloniert. Durch die genetischen Veranderungen soll der
Stamm folgende Eigenschaften erhalten:

 einfache Kultivierbarkeit und Erh6hung der Plasmidstabilitat durch Antibiotikaresistenz,

¢ Kontrollierbarkeit des Wachstums und Erhdhung der phenylalani ifischen
Substratausbeute durch Tyrosinauxotrophie sowie ° phenylalaninspezifise

o teilweise Aufhebung zellinterner Regulationsmechanismen mit

€ . r
Uberproduktion der Zielsubstanz. dem Ziel de
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4.9.1 Stammhaltung und Schittelkolbenkultivierung

Fur die Erstellung der Kryokulturen werden 100 mi LB-Medium angesetzt, die mit 0,5 Vol.-%
angeimpft werden. Die Kultivierung erfolgte auf einem Schittel-Inkubator bei 37°C mit
200 rpm und wird bei einer optischen Dichte von ca. 3,5 beendet. Die Kultur wird in 100 mi

steriles Glycerin gegeben, gut vermischt, und in Portionen zu ca. 1,8 ml in Nalgene
Kryoréhrchen pipettiert. Diese werden bei —80°C eingefroren.

Die Anzucht der Vorkulturen erfolgte mit Vorkulturmedium ( s. Anhang) in Erlenmeyerkolben
mit Schikanen. Sie werden ebenfalls mit 0,5 Vol.-% angeimpft, und tGber Nacht mit 170 rpm
bei 837°C geschiittelt. Die Anzucht bis zu einer optischen Dichte von ca. 3,0 dauerte 15 h.

Die Einhaltung der maximalen optischen Dichte der Kryo- und der Vorkulturen war wichtig,
weil die Zellen sonst aufgrund der Nahrstofflimitation die stationdre Wachstumsphase

erreichen. Dies kann in einer Fermentation zu einer Beeintréchtigung von Wachstum und
Produktbildung flhren.

4.10 Aufbau und Durchfiihrung der Fermentationen

Um den Aufbau des Fermenters mit seiner Peripherie und die Durchfihrung der
Fermentation zu verdeutlichen, ist der theoretisch zu erwartende Verlauf einer Fermentation
in Abb. 4-12 dargestellt. Das im Medium vorgelegte L-Tyrosin sowie die Glucose werden von
den Zellen zum Wachstum verwendet. Sobald die Konzentration der Substanzen einen
kritischen Wert unterschritten hat, wird ihr Zulauf gestartet. Ihre Konzentration bleibt dann auf
konstantem Niveau, das Zellwachstum ist aufgrund der direkten Abhéngigkeit von der
L-Tyrosinverflgbarkeit linear. Die Produktion von L-Phenylalanin wird durch die Zugabe von
IPTG induziert. Die Zellen sollen nur bis zu einer bestimmten optischen Dichte wachsen,
danach sollen die verfiigbaren Substanzen nur noch fiir die Synthese von L-Phenylalanin

verwendet werden. Um das Wachstum zu unterbinden, wird die L-Tyrosinzufuhr beendet.
Die Zellkonzentration erreicht ihren Endwert.

C A
L-Phenylalanin
'.:."0
LA Zellen
N
5, Glucose
* .-..‘.!Illillllllil‘lllillllllllllll"ll
e T L LT -TerSin
LTy _>
Zeit
Abb. 4-12: Theoretischer Verlauf einer Fermentation. Biomasse-, L-Phe-, Glucose und

Tyrosinkonzentration

Der in Abb. 4-12 dargestelite theoretische Fermentationsverlauf ist stark idealisne.rt. Die
Glucosekonzentration wird nicht geregelt, sondern g{gssteuert. Eme_ Etapllerung geeigneter
Regelstrategien ist jedoch bereits in Bearbeitung'®. Dadurch ist ein unre_gelmgBlger
Kurvenverlauf zu erwarten. Gleiches gilt far den Verlguf der L-Tyrosmk_onz'ent!'atlon, die von
ihr abhangige Zellkonzentration und die L—Phenylalanmsynthgse. Tyrosin w]rd im Verlauf des
Prozesses dosiert. Jedoch ist die Menge s0 gering, daB3 die Konzentration Im Fermenter
unterhalb der meBbaren Konzentration liegt.
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4.10.1 Fermentation im Zulaufverfahren im 7,5 |- Fermenter

Die Zusammensetzung der verwendeten Medien findet sich im Anhang. Der Fermenter wird
nach dem unten abgebildeten Schema (Abb. 4-13) aufgebaut. Zu dem Fermenter gehort
eine MeB- und Regeleinheit, tber die Temperatur, pH-Wert, Sauerstoffpartialdruck, Drehzahl
und Zuluft gemessen bzw. geregelt werden konnen. Eine Regeleinheit flr den
Fermenterinnendruck wird nachtraglich installiert. Sauerstoff- und Kohlendioxidgehalt der
Abluft kénnen Uber eine Abgasanalytik bestimmt werden.

Vor dem Autoklavieren wird die pH- Sonde kalibriert. Das Autoklavieren des Fermenters
erfolgt mit eingebauten Sonden und einem Inhalt von ca. 2| entionisiertem Wasser bei
121°C fir 20 min. Das Wasser konnte anschlieBend Uber das Probenahmeventil abgelassen
werden.

Dann werden 3,6 | Medium Uber einen Sterilfilter in den Reaktor gepumpt, im Medium
werden pO.-Sonde und Abgasanalytik geeicht.

MEDUSAG ~ - ==~ = ~~ - -~ : ______ TR >MEDUSA
! I
Glucose-Feed : !
D >
| -Tyrosin-Feed ] .’

Entschaumer ——————>

A

e
______ ______________ W_.m Filtrationsumlauf

g
---> 8
R

A

]

i
@

@;:::::::: """" > MEDUSA

Abb. 4-13: Schema des Fermenteraufbaus. Der Filtr

: ationsum! ist i i : :
abgebildet und beschrieben. aufs ist in Kapitel 4.10.2 im Detail

3 estellt. Um ei i
unter 30 % zu verhindern, werden die Parameter man%ell erhoht. oin Absinken des pO, auf
Sobald die Glucosekonzentration im Fermenter 10 o' unterschreitet, wird der Zulauf von

Glucose- und Tyrosinldsung gestartet. Die Zulauf indigkeit fir di

- > . . geschwindigkeit fiir die Glucoselésung wird
Uber die Dosierstrecke manuell gesteuert. Die Zugabe der Tyrosinlésung wird mit konsgtlanter
Pumpleistung komplett in den Fermenter geleitet.

Um die im Laufe einer Fermentation zu

= ! gegebenen Menge -
Ammoniakldsung nachvollziehen zu kénnen, w gen von Glucose- und

erden die zugehérigen Flaschen auf Waagen
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gestellt, die mit Dosierstrecken verbunden sind. Diese kdnnen die aktuellen Anzeige der
Waage als analoges Signale zur Prozefdatenerfassung Ubertragen.

Das Antischaummittel wird manuell mit einer sterilen KanUlle durch ein Septum zugegeben,
weil ein Zudosieren von kleinen Volumina durch die automatische Flllstandsregelung nicht
moglich ist. Alle anderen Medien und Ldsungen werden Uber sterile Animpfnadeln in den
Fermenter geleitet.

Die Fermentation wird nach 50 Stunden beendet, denn Erfahrungen mit diesem Prozef3 im
20-1- MaBstab zeigten, daf3 nach dieser Zeit keine Produktbildung mehr stattfindet.

Abb. 4-14 zeigt ein Foto des Fermenters. Erkennbar ist der Schrank mit Steuereinheit
(rechts), auf ihm der pH-MeBverstarker und das Druckventil. Links vom Fermenter stehen die
Pumpen (unten), Dosierstrecken und Waagen (Mitte) sowie die Abgasanalytik und der
Dosimat (oben). Am Fermenter ist der Filtrationsumlauf montiert.

Abb. 4-14: Foto des Fermenters

4.10.2 Fermentation im Zulaufverfahren mit Filtrationsumlauf

Der 7,5-1-Reaktor wird den Versuchen ohne Filtrationsumiauf und der Fiitratiogsum!gu? dem
Schema in Abb. 4-15 entsprechend aufgebaut und in den Aufbau des Reaktors integriert.

Die Fermentationslésung wird aus einem Seitenstutzen des Fie;aktors durch d:»;s
Filtrationsmodul gepumpt, das Retentat gelangt durch ein Septum im Eermenterdecket
wieder zuriick. Vor und hinter dem Filtrationsmodul sind Manometer in den pmlauf
eingebaut, um den Druckabfall im Modul bestimm?n zu kénnen. AuBerdem *_.sfzrd der
Sauerstoffpartialdruck am Ende des Umlaufs durch eine pO>-Sonde gemessen, die Werte
werden an die ProzeBdatenerfassung Ubertragen. Der Volumenstrom hinter dem Modul kann

von einem Strdmungsmefgeréat abgelesen werden.
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Abb. 4-15 Schema des Filtrationsumlaufs

Abb. 4-16 zeigt ein Foto des Filtrationsumlaufs. Die Fermentationslésung wird aus dem
Fermenter von unten durch das Modul gepumpt. Hinter dem Modul sind DurchfluBanzeiger,
pO,- Elektrode und Manometer montiert. Am Fermenterein- und -ausgang sind die Ventile
erkennbar, mit denen der Druck im Umlauf eingesteilt werden kann. Das Permeat wird in
einer Flasche gesammelt, die auf einer Waage steht.

Der Permeatvolumenstrom wird mit Hilfe einer Dosierstrecke durch die kontinuierliche
Messung der Zeit ermittelt, die bis zur Abtrennung von 250 g Permeat verging. Das Permeat
wird dann durch eine von der Dosierstrecke gesteuerte Schlauchpumpe in den Fermenter
gepumpt.

Mit der Biomasserickhaltung wird etwa 2 Stunden nach der Induktion der
L-Phenylalaninsynthese mit IPTG begonnen. Auf diese Weise kann ein Einflu3 der Filtration

auf die Produktbildung ebenso erkannt werden, wie ein EinfluB auf das Wachstum der
Zellen.

Abb. 4-16 Foto des Filtrationsumlaufs
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Die Dauer der Fermentationen wird auf 30 Stunden gekurzt. In den im Zuge dieser Arbeit
durchgefuhrten Fermentationen zeigte sich, daB im 7,5 |- Reaktor schon nach dieser Zeit
keine Produktbildung mehr stattfindet.

Zur Untersuchung der Einflisse der Aufarbeitung wird die D,EHPA / Kerosin- Mischung mit
einem Dosimaten kontinuierlich in den Permeatvolumenstrom gegeben. Die Zugabe des
reinen D,EHPA muB manuell erfolgen, weil der Dosimat den Carrier aufgrund seiner
Viskositat nicht dosieren kann. Zu Beginn der Filtration, d.h. bei hohen
Permeatvolumenstromen, werden alle 10 min. 27 pl zugegeben, weil das Permeat bis zu
einer Masse von 250 g gesammelt und dann zurtickgefihrt wird. Der Zugabeintervall kann
mit sinkendem Permeatvolumenstrom vergréBert werden.

4.10.3 Fermentation im Zulaufverfahren in Schuitelkolben

Diese Versuche werden in einer Anlage durchgefihrt, in der 12 Schuttelkolben mit
Temperatur- und pH-Regelung sowie mit Substratdosierung parallel untersucht werden
kénnen. Die Losungen werden jeweils aus einer Flasche durch gleich lange Schlduche in die
Kolben dosiert. Jeder Schlauch ist mit einem eigenen Schlauchquetschventil versehen,
welches vom ProzeBrechner einzeln angesteuert werden kann. Die ProzeBdatenerfassung
erfolgt mit dem Programm Fed-batch Pro.

Es werden 1 I-Kolben verwendet, die mit 90 ml Medium und 10 ml Inokulum befiilt werden.

Die Proben werden mit einer Kanlle und einer sterilen Spitze durch das Septum im
Seitenstutzen der Kolben entnommen. Die Analytik wird wie bei den Proben der anderen
Fermentationen durchgefihrt.

Die Induktion erfolgt bei einer optischen Dichte von ~5.

Zur Untersuchung der Biokompatibilitat werden folgende Ansétze gefahren.

Die Zugabe von D,EHPA- bzw. KH.PO4-L6sung erfolgt bei einer ODgzo von ~7. Diese Werte
ergeben sich aus dem Verhéltnis der maximalen optischen Dichte sowie der QD bei
Induktion und bei D,EHPA- Zugabe von Schittelkolben zu 7,5-I- Fermenter, das jeweils etwa

1:5 betrégt.
Folgende Anséatze werden untersucht:

Ansalz Referenz | D.EHPA D.EHPA KH-PO,

Modifikation |- 80 wl 80 ul 35,79 mg
(in 1 Puls) |(in 4 Pulsen) | (in 1 Puls)

Tabelle 11: Modifikation der Parallelansétze in der Schittelkolbenanlage

Die Zugabe von D,EHPA und KH,PO, erfolgt aquimolar.
Insgesamt dauert diese Fermentation wie die Experimente im 7,5-1- Bioreaktor 30 h.
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4.11 Demonstrationsexperiment im PilotmaBstab

Die Demonstration der simultanen Produktabtrennung von L-Phe aus einer laufenden
Fermentation wird im PilotmaBstab durchgeflihri. In Abb. 4-17 ist der Aufbau der Anlage
schematisch gezeigt. Das Arbeitsvolumen der Fermentation liegt bei 2001 Zur
Biomasseriickhaltung und Permeatbereitstellung wird eine Ultrafiltrationseinheit (500kD,
4,4 m?) eingesetzt. Das so gewonnene Permeat wird mit einer Austauschrate von 15 V/h in
die Extraktionsanlage gefiihrt. Dort wird ein Raffinatvolumen von ca. 5 | durch die Hohlfasern
des ersten Modul im Kreis gefahren. Die organische Membranphase wird im Mantelraum
beider Module zirkuliert. Das Extrakivolumen betragt 50 | und wird im Inneren der Hohlfasern
des zweiten Moduls zirkuliert. Bezogen auf das vorgelegte Raffinat namlich das
Arbeitsvolumen des Fermenters liegt demnach ein Phasenverhéltnis PV von 4 vor. Nach
Beendigung des Experiments wird der Extrakt in einer Prazipitationseinheit gefallt.

Ultrafiltration

Abb. 4-17: Schema des integrierien Prozesses im PilotmaRBstab

Der gesamte Anlagenaufbau ist auf der folgenden Seite in Abb. 4-18 im Detail gezeigt. Die

Beschre‘i'bung des Fermentationsprozesses mit Regelstrategie und genauen Daten zur
ProzeBflihrung findet sich bei Gerigk.'?’
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5 Ergebnisse

Im folgenden Kapitel werden die experimentellen Ergebnisse der Arbeit zusammengefal3t.
Die Abfolge der Darstellung gliedert sich in funf Bereiche. Zundchst werden anhand von
satzweisen Exiraktionen die Extraktions- und Verdinnungsmittel auf ihre Einsetzbarkeit
untersucht. Auf dieselbe Weise sollen geeignete Gegenionen gefunden und die Einfllisse der
Carrier- und L-Phe-Konzentration untersucht werden. AbschlieBend wird die Reversibilitat
der Extraktion untersucht.

Im zweiten Abschnitt wird der technische Einsatz der Reaktivextraktion in Hohlfasermodulen
gezeigt. Dabei wird zunéchst eine Laboranlage und spéater im PilotmaBstab eine
Technikumsanlage aufgebaut und in Betrieb genommen. Im PilotmaBstab werden die
Einflisse der Hydrodynamik und der Carrier- und Gegenionenkonzeniration auf den
Stofflibergang untersucht. Die Moglichkeiten der Aufkonzentrierung und der weiteren
Produktreinigung werden aufgezeigt.

Im dritten Abschnitt wird eine modellméBige Beschreibung der Extraktion mit dem gewéhlten
Stoffsystem gezeigt und mit experimentell ermittelten Werten verglichen.

Im vierten Abschnitt werden die biologischen Untersuchungen zur Biokompatibilitat gezeigt.
Es werden die Wechselwirkungen der Extraktionsmittel auf Produktivitat und Wachstum der
Mikroorganismen im Miniatur- und Labormafstab untersucht.

Im flnften Abschnitt wird die Pilotanlage zur kontinuierlichen Produktabtrennung direkt an
einen 300 | E. coli FermentationsprozeB angeschlossen. Es wird die Einsetzbarkeit dieses
Verfahrens und die Méglichkeit der Verbesserung des Gesamtprozesses untersucht.

5.1 Satzweise Experimente zur Auswahl geeigneter Stoffsysteme

Zur Auswahl geeigneter Extraktions- und Verdinnungsmittel werden ansatzweise
Extraktionen von waBriger L-Phe Ldsung unternommen. Diese Untersuchungen werden in
Ruhrzellen, wie in Kapitel 4.4 beschrieben, durchgefiihrt. Dabei wird der L-Phe Ubergang
zwischen Raffinat- und organischer Phase bis zur Gleichgewichiseinstellung untersucht. Es

werden 6 Reaktivkomponenten und 8 Verdiinnungsmittel ausgewahlt (siehe Kapitel 2.8 und
4.3), die im folgenden untersucht werden.

Vor de{ Untgrsuchung der Reaktivkomponenten werden die Lésungsmittel ohne Zusatz zur
Extraktlpn eingesetzt. In diesen Experimenten findet keine Extraktion von L-Phenylalanin
statt. Die Reaktivkomponenten sind D,EHPA, DNNSA, Aliquat 336, Alamin 304 und Alamin

308. Die Verdinnungsmittel zur Aufnahme der Reaktivkomponenten sind Kerosin,
Butylstearat, Decan, Dodecan, Pentadecan, Decanol, Oktanol und Xylen.

5.1.1.1 EinfluB der Extraktionsdauer auf die Gleichgewichtseinstellung

Das'erste untersuchte Extraktionsmittel ist D,EHPA. Da D:EHPA als Kationentauscher
reagiert, wird das Raffinat mit H,SO, auf einen pH-Wert unter 3,1 eingestellt. So wird
swhergestgllt,.daB ausreichend L-Phe-Kationen fiir die Extraktion zur Verfligung stehen.
Dg%HPA w1rp| in Kerosin geldst. Obwohl in der Riihrzelle durch die hohe Drehzahl turbulente
Strémung sichergestellt ist, soll die zeitliche Abhéngigkeit der Extraktion kurz untersucht
werden. Um das kinetische Verhalten der Extraktion bewerten zu kdnnen, werden Uber einen
Zeitraum von 30 min Proben aus dem intensiv durchmischten Reaktionsgefa genommen.
Als Raffinat wird eine ein prozentige L-Phe-Losung in Wasser vorgelegt.

62



Ergebnisse

L-Phe in Raffinat [g/l]
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Abb. 5-1: L-Phe Konzentration iber der Zeit (10% D,EHPA in Kerosin)

In Abb. 5-1 ist der Verlauf der L-Phe Konzentration Gber der Zeit dargestellt. Bereits nach
einer Minute sind 6,5 g/l des vorgelegten L-Phe aus dem Raffinat in die organische Phase
tibergegangen. Eine langere Kontakizeit bringt keinen weiteren Phasenlibergang. Aufgrund
dieser Ergebnisse wird in den folgenden Experimenten nur noch eine Probe nach drei
Minuten genommen. Die Berechnung eines Stoffiibergangskoeffizienten B nach Gl. 2-34 ist
aufgrund der turbulenten Strdmung und der nicht zugénglichen GréBe der
Phasengrenzflache in diesen Experimenten nicht moglich.

Zur Bewertung der Extraktionsversuche wird der Extraktionsgrad E eingeflihrt. Er beschreibt
das Verhiltnis von extrahierten L-Phe, zum urspriinglich im Raffinat vorgelegten L-Phe. Die
mit HPLC gemessenen Konzentrationen der wéaBrigen Proben lassen sich ohne Messung
der organischen Phase direkt in den Extraktionsgrad umrechnen. Der Extraktionsgrad
berechnet sich analog Gl. 2-3 nach:

Gl. 5-1 E = Cphe,org (t) *Vorg .100 = (CPhe,w (to) — CPhe,w (t)) *Vorg .100
CpPhe,w (To) ‘Vw CpPhe,w (To) *Vw

5.1.2 Satzweise Extraktionen mit verschiedenen Extraktionsmitteln

5.1.2.1 Di-2-ethylhexylphosphorséure (D:EHPA)

In Abb. 5-2 sind D,EHPA Extraktionen mit flinf verschiedenen Verdilnnungsmittelq einandgr
gegeniibergestellt. In dieser und den folgenden  Versuchsreihen Ilgagt die
Vorlagekonzentration an L-Phe im Raffinat bei 5g/l. Alle anderen Versuchsbedingungen

werden beibehalten.

Mit dem Extraktionssystem D.EHPA/Kerosin wird eine Extraktionsausbeute von 76 %
erreicht. Dabei reduziert sich der pH-Wert im Raffinat von 3,0 auf 1,9.

Das Extraktionssystem D,EHPA /Decan extrahiert 74 % des geldsten L-Phe. Hier fallt der pH
von 3,0 auf 1,9.

Mit dem Verdiinner Dodecan kdnnen 71 % des Phe extrahiert werden. Der pH fallt von 2,8
auf 1,9. Mit Pentadecan werden nur 69 % extrahiert, wobei der pH von 3,0 auf 1,9 falit.

Bei Verwendung von Butylstearat féllt die Extraktionsleistung deutlich geringer mit 58 % aus.
Der pH fallt hier von 3,0 auf 2,1.
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Extraktionsgrad [%]

Kerosin
Decan

Dodecan
Pentadecan

Verdlinnungsmittel Butyistearat

Abb. 5-2: Extraktionsausbeute mit D,EHPA in verschiedenen Lésungsmittein

Vergleicht man die Alkane Verdiinnungsmittel untereinander, so fallt auf, daf3 mit steigender
C-Zahl die Extraktionsleistung geringer wird. Insgesamt fallt bei den Ergebnissen auf, daB
bei dem eingestellten Ausgangs pH die Menge an L-Phe-Kationen unter 10 % liegt.
Trotzdem werden Extraktionsleistungen von teilweise tiber 70 % erzielt.

5.1.2.2 Dinonylnaphtalinschwefelsdure (DNNSA)

Dinonylnaphtalinschwefelsdure (DNNSA) wirkt wie D,EHPA als Kationentauscher. Das
Raffinat wird daher mit H,SO, auf pH<3,1 eingestellt. Aufgrund der hohen
Grenzflachenaktivitét der Saure gestalten die Experimente sich als schwer reproduzierbar.
Das Absetzverhalten der beiden Phasen voneinander dauert verschieden lang und es kommt
teilweise zu einer Mulmbildung an der Phasengrenze. Bei den Extraktionsversuchen mit

DNNSA/Kerosin liegt die Extraktionsleistung zwischen 66 % und 99 %. Der pH-Wert sinkt
dabei von 3,1 auf 2,4. v

5.1.2.3 Trioctylmethylammoniumchlorid ALIQUAT 336

100
90--1
80+

70
60+

Extraktionsgrad [%)]

Kerosin

Butylstearat

ecanol
) Oktanol
Verdlinnungsmittel Xylen

Abb. 5-8: Extraktionsausbeute mit Aliquat 336 in verschiedenen Lésungsmitteln
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Beim Einsatz von Butylstearat als Verdlinnungsmittel wird ein Extraktionsgrad von 61 %
erreicht. Der pH-Wert fallt dabei von 3,1 auf 2,2. Aufgrund der schlechten Phasentrennung
und der hohen Oberfldchenaktivitdt des Extraktionsmitiels werden die weiteren Alkane
Decan, Dodecan und Pentadecan nicht in Kombination mit DNNSA eingesetzt.

Neben des schlechten Absetzverhaltens sei an dieser Stelle auch auf den niedrigen
Flammpunkt von —1,1 °C hingewiesen (s. Kapitel 4.3.1.2), der einen technischen Einsatz
dieses Systems bedenklich erscheinen 143t.

Die quartendre Ammoniumverbindung Trioctylmethylammoniumchlorid ist Hauptkomponente
des Extraktionsmittels Aliquat 336. Ein Teil der Cg-Ketten ist allerdings durch Cg- und Cyo-
Homologe ersetzt. Aliquat 336 ist ein flissiger Anionentauscher. Der pH wird daher mit
NaOH auf einen Wert >9 eingestellt. So liegen gentgend L-Phe Anionen fur die Extraktion
vor. Aufgrund der guten Ergebnisse mit dem Alkangemisch Kerosin als Verdinnungsmittel,
wird im folgenden auf den Einsatz der reinen Alkane verzichtet.

Beim Ansetzen der organischen Phase aus Aliquat 336 und Kerosin wird bereits bei einem
Extraktionsmittelanteil von 10 % die Loslichkeitsgrenze des Aliquat 336 Uberschritten und es
bildet sich ein zweiphasiges System. Daher wird hier der Cartieranteil auf 5 % abgesenkt. Mit
diesem System werden 88 % des L-Phe aus dem Raffinat extrahiert. Neben Butylstearat,
werden weitere Verdinnungsmittel mit einer héheren Loslichkeit fir Aliquat 336 eingesetzt.
Die Alkohole Decanol und Oktanol extrahieren wie Kerosin 88 % der Aminoséure. Nach dem
Dispergieren der Phasen findet beim Einsatz von Oktanol als Verdinner eine sehr schnelle
Phasentrennung statt. im Gegensatz dazu kommt es bei den Decanol Anséatzen zu
Mulmbildung und verzogerter Phasentrennung. Butylstearat und Xylen extrahieren nur 73
bzw. 75 %. Die pH-Werte bleiben bei allen Ansatzen nahezu konstant.

5.1.2.4 Tertiare Ammoniumsalzen

Die beiden tertidren Amine Alamin 304 und Alamin 308 werden zur Extraktion mit Kerosin
verdiinnt. Der pH wird auch hier mit Natronlauge auf 10,4 eingestellt, da es sich um
Anionentauscher handelt. Bei beiden Extraktionsmitteln liegt der Extraktionsgrad bef ca. 6- %.
Wegen dieser geringen Extraktionsleistung werden die anderen Verdiinnungsmittel nicht

mehr untersucht.

5.1.2.5 Bewertung der Extraktionsmittel

Eine detaillierte Bewertung und Diskussion der einzelnen Carriersysteme erfolgt in Kapitel
7.1. Zur weiteren Untersuchung der EinfluBfakioren auf die Exiraktion (Gegenionen,
Carrieranteil, L-Phe-Konzentration, etc.) wird jedoch nur das Extraktionsmlttgl D.EHPA
verwendet. Aufgrund der gezeigten Ergebnisse im Bezug auf Ext(aktionslelstung und
Stabilitat der Phasengrenze erscheint der weitere Einsatz von D,EHPA sinnvoll.

5.1.3 Auswahl geeigneter Gegenionen

Der EinfluB der vorgelegten Gegenionen auf die Rﬂckextra'l.(tion wird mit dem Stoffsystem
D,EHPA in Kerosin untersucht. Es werden 1 und 2 molare Lésungen von (NH4)2S0Os4, NaOI;l,
KOH, H,SO, und KCL als Exiraktphase vorgelegt. Die organls_che Phase besteht aus 10%
D,EHPA in Kerosin und ist durch eine Extraktion mit Phenylalanin vorbeladen.
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100

B 1 molar
B2 molar

Extraktionsgrad [%]

Abb. 5-4: Ausbeuten bei D,EHPA-Extraktionen mit verschiedenen Gegenionen

in Abb. 5-4 sind die Extraktionsgrade beim Einsatz verschiedener Extrakiphasen und
Konzentrationen aufgetragen. Dabei wird der Extraktionsgrad auf die im Raffinat vorgelegte
L-Phe Konzentration von 80 mmol/l bezogen. Bei Ruckextraktionen aus organischen
Do.EHPA Phasen dienen jeweils die Kationen der vorgelegien Saize als Gegenionen. Bei den
basischen Systemen NaOH und KOH wird eine Eintrlbung der Extraktphase durch die
Ausbildung von Mikroemuisionen beobachtet. Mit Ausnahme von KOH gilt fur alle Systeme,
daB die ErhGhung der Gegenionenkonzentration keine signifikante Steigerung der
Extraktionsleistung zur Folge hat. Die Extraktionen mit NaOH und H,SO, haben bei der
Konzentration 1 mol/i einen Extraktionsgrad von ca. 65 %. Der héchste Extraktionsgrad wird
mit 2 molarer KOH erreicht. Beim Einsatz von 1 molarer KCl-Lésung kommt es bei einem
Extraktionsgrad von 28 % zu keiner Eintriibung der Phasen.
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5.1.4 EinfluB des D,EHPA Anteils

100

—-15 % v/v D2EHPA
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80 1~ —@~2 % v/v D2EHPA
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60

40 > - —k—
/ /
20 // /‘\ﬁ

Extraktionsgrad [%]

o
0 L) L 3
1 3 5 7 9 11 13
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Abb. 5-5 Extraktionsausbeute mit verschiedenen D,EHPA-Anteilen in der organischen Phase

als Funktion des pH (10 g/t L-Phe vorgelegt)

Der Gehalt an D,EHPA in der organischen Phase, der pH-Wert des Rgffinats und der Gehalt
an geldsten L-Phenylalanin wird variiert, um den EinfluB dieser Betriebsparameter auf die
Extraktionsleistung im Gleichgewicht zu untersuchen.

Abb. 5-5 zeigt die Extraktionsausbeute in Prozent lber dem pH-Weft. Dabej werde:n die
D,EHPA Antgile in der organischen Phase von 2 % v/v bis 15 % V/v variiert. Es ist deutlich zu
erkennen, daB die Erhdhung des D.EHPA Anteils einen erhebllc}}en Einflui3 al.if dlg
Extraktionsleistung des Stoffsystems hat. Der Extraktionsgrad kann bgl pH 12 von 8 % bei
2% Carrieranteil auf 58 % mit einem 15-prozentigen Carrieranteil gegtelgen werden.
Dagegen hat die Variation des pH-Werts nur einen‘ ger.ingen El'nfluB. auf dlg
Extraktionsleistung. Lediglich zwischen pH 2 und 6 erhoht sich die I'Extra.ktlonslelstung mit
steigendem pH-Wert. Oberhalb von pH 6 bleibt der Extraktionsgrad mit steigendem pH-Wert

konstant,
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Abb. 5-6 Extraktionsausbeute als Funktion des pH (10 g/l L-Phe vorgelegt)

In Abb. 5-6 ist der Extraktionsgrad (iber dem Carrier-Anteil aufgetragen. Es ist zu erkennen,

daB im untersuchten Bereich eine lineare Abhangigkeit zwischen D,EHPA-Anteil und
Extraktionsgrad besteht.
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5.1.5 Einflu3 der Konzentration an L-Phenylalanin

Der EinfluB der Konzentration an vorgelegtem L-Phe auf die Extraktion wird bis zur
Gleichgewichtseinstellung untersucht. Der Gehalt an D,EHPA in der organischen Phase
betragt 10 % v/v. Die Konzentration des L-Phe in der Vorlage wird von 0,1 g/l bis 20 g/i
variiert. Der Extraktionsgrad als Funktion der Ausgangskonzentration ist in Abb. 5-7
dargestellt. Im Kurvenverlauf ist eine Sattigungskinetik zu erkennen. Das vorgelegte L-Phe
wird Gber weite Konzentrationsbereiche zu ca. 50 % extrahiert. Unter einem Schwellenwert

von 5 g/l geht die Extraktionsleistung jedoch stark zurtick. Unterhalb 1 g/l Phenylalanin findet
keine Extraktion mehr statt.
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Abb. 5-7: Extraktionsausbeute mit verschiedenen L-Phe Konzentrationen im Raffinat (10 % viv

D,EHPA in Kerosin, pH 5,8)

5.1.6 Reversibilitat der Extraktion

Extraktion Nummer

43

5 1'0 2‘0 30 40 50
Extraktionsgrad gesamt [%]

Abb. 5-8: mehrfache Verwendung der organischen Phase

- . S i ise Experimente mit
Zur Uberpriifung der Reversibilitat der Extraktion werden satzweise Ex ‘ ,
mehrmaligper Ve?\mndung der organischen Phase durchgefiinrt. Als Raffinat dient eine
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60 mM waBrige L-Phe Lésung. Die Akzeptorphase besteht aus ein molarer HSO4-Losung.
Nach der Riickextraktion wird die gebrauchte organische Phase erneut mit frischem Raffinat
in Kontakt gebracht. Die Extraktionsausbeuten der einzelnen Versuche sind in Abb. 5-8
dargestellt. Der Extraktionsgrad liegt in allen Ansétzen bei ca. 45 % bei einem Fehler von
6 % (s. Kap. 6)und ist keine Tendenz zur Verschlechterung der Exiraktionsleistung mit
steigender Versuchsnummer zu erkennen.

5.1.7 Berechnung des Gleichgewichts

Mit GI. 2-27 laBt sich fur die satzweisen Experimente die Gleichgewichtskonstante K
berechnen. Die Ergebnisse dieser Berechnungen sind in Tabelle 12 wiedergegeben. Fir
Extraktionen mit einer Vorlagekonzentration von 10 g/l L-Phe ergibt sich aus der

Standardabweichung ein Fehler von 15 %. Eine Beispielrechnung befindet sich im Anhang
(9.2).

pH |2 5,9 7.3 9,5 12
K {11102 {4,410° |1,1*10° |1,5*10* [1,2*10°
Tabelle 12:

Gleichgewichtskonstante K in Abhangigkeit des pH-Werts

Bei bekanntem K 148t sich mit Gleichung Gl. 2-28 der Verteilungskoeffizient D ermittein. Aus
dem Verteilungskoeffizienten lassen sich direkt die Gleichgewichtskonzentrationen in den
Phasen berechnen. Abb. 5-9 zeigt das Beladungsdiagramm bei Extraktionen mit einem
D,EHPA Anteil von 10 %. Es sind fur finf verschiedene pH-Werte die berechneten
Gleichgewichtsisothermen aufgetragen. Aus den oben gezeigten Experimenten sind zum

Vergleich .einige MeBwerte im Beladungsdiagramm dargestellt. Fir andere Gehalte an
D,EHPA sind die Beladungsdiagramme im Anhang zu finden.
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5‘20 — =pH12 )
S == pH 9,5
= =pH7,3
——nH 5,9
10 — -pH2 .
W exp. Daten fur pH 2; 7,3; 9,5 und 12
, ¢ exp. Daten fir pH 5,9
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80
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Abb. 5-9: Beladungsdiagramm fiir einen D,EHPA Anteil von 10 % beipH 12; 9,5; 7,3: 5,9 und 2
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Die Ubereinstimmung der MeBwerte mit den berechneten Isothermen wird deutlich. Die
Vergleichswerte fUr pH 5,9 zeigen auch bei der Extrapolation Uber 10 g/l hinaus eine gute
Ubereinstimmung. Der EinfluB des pH-Werts auf den Extraktionsgrad ist bei den einzelnen
Kurven gut zu erkennen. Obwohl im basischen das L-Phe vollsténdig deprotoniert ist und
ausschlieBlich als Anion vorliegt, ist hier die Exiraktion am effizientesten.

5.2 Einsatz der Carrier zur hohlfasergestiitzten Extraktion

5.2.1 Hohlfaserpertraktion im LabormaBstab

Mit dem Stoffsystem Aliquat 336 in Oktanol werden Extraktionen im Labormafstab
durchgefiihrt. Dabei kommt eine Laborextraktionsanlage mit 5SPCM 106X4 Kontaktoren zum
Einsatz. Die waBrigen Phasen werden mit ca. einem bar Gegendruck durch die Hohlfasern
jeweils eines Moduls gefahren. Die organische Phase wird durch den Mantelraum beider
Module geleitet. Als Modelllésung fur das Raffinat dient eine wiBrige L-Phe Lésung (ca.
10 g/l) bei pH 12. Die Extrakiphase wird mit HCI auf pH 2 fitriert. Als Gegenionen dienten
Chloridionen, die in Form von Salzséure vorgelegt werden. Das Raffinat (1000 ml) und der
Extrakt (200 ml) haben ein volumetrisches Phasenverhélinis von 5.
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) /i‘@' 100
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Abb. 5-10: Hohlfaserpertraktion im LabormaBstab mit Aliquat 336

In Abb. 5-10 ist der Verlauf der L-Phe Konzentrationen in Raffinat und Extrakt Uber der Zeit
dargestellt. Auf der rechten Ordinate ist die Massenbilanz an L-Phe berechnet aus den

Aminosauregehalten der beiden wéBrigen Phasen aufgetragen.

Aus dem Raffinat werden im Verlauf des Experiments ca. 9 g/l L-Phe abgetrgnnt. _Aus dem
Phasenverhiltnis ergibt sich eine mdgliche Aufkonzentrierung von 5. Tats&chlich wird das L-
Phe im Extrakt auf etwa 23,5 g/l aufkonzentriert. Das Volumen des Extrakt betragt nur 200
ml, so daB von den extrahierten 9 g/l L-Phe absolut nur 4,7 g/l ruckextrahiert werden.
Anhand der Massenbilanz wird deutlich, daf die F{Uckextt:aktlor} unv?llstandlg “ISt. Bis ozum
Ende des Experiments fallt die Massenbilanz stetig bis zu einer Bilanzlicke von tber 35 %.

, oo . i in dliger Film auf der
Zum Ende des Experiments wird in beiden wéaBrigen Phasen ein 0 g
Fli]ssigkeitsoberﬂécl?e beobachtet. Ein starker Geruch nach organischen Verunreinigungen
in den waBrigen Phasen ging mit dieser Beobachtung einher. Moglich ware es, daB ein Teil
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des L-Phe in den dligen Schichten bzw. in der organischen Phase irreversibel komplexiert
worden ist und die hohe Bilanzilicke daraus resultiert.

5.2.2 Pertraktion im technischen MaBstab

Im technischen MaBstab wird 4X28 Module mit einer Membranfléache von 18,6 m? eingesetzt.
Der Aufbau der Anlage ist im Kapitel Material und Methoden beschrieben. Es werden im
folgenden nur die Ergebnisse der Kreislaufexperimente gezeigt. Die Durchlaufexperimente
dienen nur zur Bestimmung der Konzentrationsénderung bei einmaligem Durchgang und
damit zur Ermittlung des Konzentrationsgradienten Uber die Modullénge. Die Ergebnisse
finden sich im Anhang (s. Kap. 9.1).

5.2.2.1 Einsatz von Aliquat 336 im technischen Maf3stab

Nachdem im LabormaBstab gezeigt werden konnte, daB das Aliquat 336 geldst in Oktanol
als Stoffsystem zur Hohlfaserextraktion einsetzbar ist, wird es auch im technischen MaBstab
untersucht. Ein Einsatz von Aliquat 336 zur hohlfasergestiitzien Pertraktion in diesem
MaBstab wurde allerdings bisher nicht in der Literatur beschrieben. Die Volumina der Phasen
betragen jeweils 51. Der Volumensirom im Raffinat wird auf 160 I/h, in der organischen
Phase auf 60 I/h und im Extrakt auf 360 I/h eingestellt. Zunédchst werden die beiden waBrigen
Phasen in die Anlage gefahren. Nachdem ein stabiler Betrieb mit konstanten
Volumenstrémen erreicht ist, werden die Module auf Lumenseite mit der organischen Phase
geflutet. Es kommt jedoch bereits beim Eintritt der organischen Phase in Modul 1 zu einem
Phasendurchbruch. Dabei trat das Raffinat mit hoher Geschwindigkeit in die organische
Phase ber und der Versuch muBte abgebrochen werden. Durch diesen Vorfall ist eine
umfassende Reinigung der Anlage und der Module notwendig. -

5.2.2.2 Einsatz von D.EHPA im technischen Maf3stab

Aufgrund der Phaseninstabilitit beim Einsatz von Aliquat 336 wird im folgenden das

Stoffslystem D;EHPA in Kerosin eingesetzt. Die Volumina der Phasen betragen wiederum
jeweils 5 1.
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Abb. 5-11: Hohlfaserpertraktion im technischen MaBstab / 10 % D,EHPA in Kerosin / 1n KCl im

Extrakt vorgelegt
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Als Extraktphase wird 1 molare KCI-Lsung vorgelegt. Die Volumenstrome werden wie im
vorhergehenden Experiment gewdhlt. Bei dieser Extraktion kommt es zu Kkeinem
Phasendurchbruch und auch zu keiner Eintriibung. Nach 7 Stunden stabilem Betrieb wird
das Experiment abgebrochen. Wie Abbildung Abb. 5-11 dargestellt ist, kann das vorgelegte
Phenylalanin auf etwa 3,5 g/l abgereichert werden. Aufgrund des Volumenverhaltnisses von
1 kommt es zu keiner Aufkonzentrierung und die erreichte L-Phe Konzentration im Extrakt
liegt zum Ende des Experiments bei ca. 4,7 g/l. Die Massenbilanz weist jedoch eine
Bilanzllicke von Gber 20 % auf, die bereits zu Beginn des Experiments auftritt und nicht mehr
geschlossen wird. Mit einem Meffehler von 6 % (s. Kap. 6) kann diese Bilanzliicke nicht
erklart werden. Die organische Phase stellt sich in diesen Experimenten als Stoffsenke fiir
das Ubergehende L-Phe heraus. Eine unvolistdndige Regeneration des Carriers durch die
vorgelegten Gegenionen und damit eine irreversible Bindung der Aminosdure an das
Carriersystem kénnten die Griinde dafiir sein.

Aufgrund der unvolisténdigen Riickextrakiion des Phenylalanins beim Einsatz von KCI als
Extraktphase wird im folgenden Ansatz 2 M KOH-Lésung verwendet. Das Phasenverhéltnis
betragt wiederum eins. Um das Experiment zu starten, wird zunéchst nur in den beiden
wéBrigen Phasen zirkuliert. Dann wird organische Phase zugegeben. Nachdem die Anlage
storungsfrei arbeitet, wird die Akzeptorphase gegen das Wasser in den Hohlfasern
vertauscht. Bei Kontakt der KOH-Lésung mit der organischen Phase, bildet sich ein milchig
wei3er Niederschlag in der organischen Phase. Uber den integrierten Zyklon wird die
waBrige Phase wieder abgetrennt und der Versuch wird weitergefiihrt. Die L-Phe-Lésung
wird ebenfalls in die Anlage gefahren. Im weiteren Versuchsverlauf bildete sich aus dem
Niederschlag ein hochviskoses Gel. Durch einen Temperaturshift von 30°C auf 50°C laBt
sich dieses Gel teilweise wieder in Lésung bringen.
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Abb, 5-12: Hohlfaserperiraktion im technischen MaBstab / 10 % D.EHPA in Kerosin /2n KOH im
Extrakt vorgelegt

Abb. 5- i n Verlauf der L-Phenylalanin-Konzentration im Extrakt und Re_lﬁinat. in den
erster? 31(?3 lz\jl’ilr?lztccjei v?//ird das L-Phe aug dem Extrakt um 50% extrahfert. Es fmde? nahezu
keine Riickextraktion aus der gelierten organischen Phase statt und _dle Konzenjrrauon an L-
Phe in der Akzeptorphase bleibt nahe null. Das Experiment _wnrc_i nach eimer Stunde
abgebrochen. Die Bilanzilicke liegt zum Zeitpunkt des Abbruchs bei beinahe 60 %.

Zur V i er Gelbildung wird die Salzkonzentration reduziert. Der [Extrakt besteht in
der fog;nrmec;ggngxgaktion aus 0,93 molarer NaOH. Alle anderen Vers_uchsbedlngupgen wgrdgn
beibehalten. Der Verlauf der Phenylalaninkonzentrationen und die Masssenbilanz sind in
Abb. 5-13 dargestellt. Die Versuchsdauer betréagt vier Stunden. Bis zum Ende der ersten
Stunde verlauft das Expetiment zuftiedenstellend. Aus dem Extrakt werden in der erst;n
Stunde circa 20 g/l extrahiert. Im Raffinat finden sich jedoch nur 6 g/l wieder, so daB die
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Bilanzliicke bereits liber 60 % betragt. Im weiteren Verlauf des Experiments kommt es zu
einer starken Eintrlibung der organischen Phase. Aufgrund der starken Streuung der
MeBwerte wird ab diesem Zeitpunkt auf eine Kurve zur Verknlpfung der Datenpunkie
verzichtet.
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Abb. 5-13: Honhlfaserpertraktion im technischen MaBstab / 10 % D,EHPA in Kerosin / 0,3n NaOH
im Extrakt vorgelegt

Das Experiment wird nach vier Stunden abgebrochen. Die immer wieder auftretenden
Eintribungen und Emulsionsbildungen beim Einsatz basischer Extrakiphasen werden im
weiteren Verlauf der Arbeit diskutiert. In den folgenden Experimenten werden nur noch saure

Extraktphasen zur Rickextraktion eingesetzt, da mit basischen Systemen kein stabiler
Betrieb der Anlage mdglich ist.

Im folgenden Experiment betragen die Volumenstréme der waBrigen Phasen jeweils 250 I/h
und der der organischen Phase 60 I/h. Mit einer organischen Phase aus 10 % D,EHPA in
Kerosin und ein molarer H,SO, im Raffinat wird die Anlage Uber vier Stunden stabil
betrieben. Die Abnahme des Phenylalanin im Raffinat ist in Abb. 5-14 dargestelit. Das
Phasenverhditnis zwischen Extrakt und Raffinat betragt 0,92. Bereits nach zwei Stunden ist
der GroBteil des vorgelegten L-Phe aus dem Raffinat in den Extrakt tibergegangen. Nach
einer Beladung der organischen Phase, die mit einer Bilanzliicke von 30 % einhergeht, kann
das gesamte L-Phe zum Ende des Experiments riickextrahiert und die Bilanz geschlossen
werden. Die im Vergleich zur Startkonzentration im Raffinat geringere Konzentration im
Extrakt am Ende des Experiments 148t sich mit dem Phasenverhaltni3 von 0,92 und der
Restkonzentration im Raffinat von 0,8 g/l erklaren. Aus dem Anstieg der Konzentration im

Extrakt Uber der Zeit 188t sich nach Integration von Gl. 2-33 der Stofflibergangskoeffizient
Uber die gesamte Anlage berechnen.

Gl. 5-2 Bay = Vag /t ' (In[CPheO]—In[CPhe t])

eff

Fur das gezeigte Experiment betragt Bay 71,1*107 cm/s. Das entspricht einer Permeabilitat
von 7,7 g/im?h].
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Abb. 5-14: Hohlfaserpertraktion im technischen MaBstab / 10 % D,EHPA in Kerosin / 1 M H,S0O,
im Extrakt vorgelegt

in den folgenden Experimenten werden die Konzentrationen an Carrier und Gegenionen und
die Volumenstrdme variiert, mit dem Ziel, die Extraktionsanlage zu charakterisieren. Es wird
ein fiinf dimensionales Parameterfeld, bestehend aus den drei Volumenstrdmen der Phasen,
der Konzentration an H,SO, im Raffinat und der Menge an eingesetztem D,EHPA in der
organischen Phase untersucht.

5.2.3 Variation der Carrier Konzentration

Der EinfluB des in Kerosin geldsten D.EHPA-Anteils in der organischen Phase wird mit 10,
20 und 30 %v/v untersucht. Im Extrakt wird 2 M H,SO, vorgelegt. In Abb. 5-15 sind die drei
Experimente einander gegeniibergestellt. Der besseren Ubersicht wegen sind nur jeweils die
Akzeptorphasen aufgetragen. Um die einzelnen Verlaufe vergleichbar zu rr_xachen, wird die
normierte Konzentration bezogen auf die vorgelegte Menge an L-Phenylalanin als Para‘meter
gewahlt. Die Volumenstrome betragen in den wéBrigen Phasen jeweils 250 I/h und in der

organischen Phase 156 I/h.
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Abb. 5-15:  EinfluB der eingesetzten D,EHPA Menge auf den Stofflibergang
(Qex= 250 I/h, Regy= 11,6; Qpar= 250 I/h, Repas= 11,6; c(H.SO,4) = 2M

Bei einem Gehalt an D,EHPA in der organischen Phase von 30 %V/v sind bereits nach einer
Stunde Betriebszeit 70 % des vorgelegten L-Phe in das Raffinat Gbergegangen. Nach der
selben Zeit sind mit einem D,EHPA Anteil von 20 %V/v circa 60 % und mit 10 %v/v D.EHPA
nur etwa 40 % der vorgelegten Aminoséaure Ubergegangen.

5.2.4 Variation der Protonenkonzentration

Die Konzentration an vorgelegtem H,SO, und der zur Verfiigung stehenden Gegenionen in
Form von Protonen wird mit 1 und 2 molarer Schwefelséure untersucht.

Bei geringerer Konzentration an H,SO, und Variation der Gehalte an D,EHPA ergibt sich ein
éhnliches Bild wie in Abb. 5-15. In Abb. 5-16 sind die Konzentrationsverlaufe fir eine
Versuchsreihe mit 1M H,SO, im Raffinat gezeigt. Auch in dieser Versuchsreihe ist der Effekt
der Carrier Konzentration zu erkennen. Insgesamt sind die Verlaufe der Kurven jedoch
flacher und die Spreizung der Kurvenschar mit steigenden D,EHPA Anteil ist nicht so stark.
Im Gegensatz zu den Extraktionen mit 2 molarer H,SO, werden 80 % Stofflibergang mit dem
héchsten Carrieranteil erst nach zwei Stunden erreicht.
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Abb. 5-16: EinfluB der eingesetzten D,EHPA Menge auf den Stoffilbergang (Qgx = 250 I/h,
Regc= 11,6; Qpat = 250 I/h, Repgs= 11,6; ¢(H2S0,) = 1M

5.2.5 Berechnung der Stofflibergangskoeffizienten

Zum direkten Vergleich der Einfliisse von Carrier- und Protonenkonzentration sind in Abb.
5-17 die Stoffibergangskoeffizienten (Gl. 5-2) Pav Uber dem D,EHPA Anteil fir die
Versuchsreihen mit ein und zwei molarer Schwefelsdure aufgetragen. Der Stoffubergang
wird durch die Erhdhung der Schwefelsdurekonzentration um ca. 10 % verbessert. Der
EinfluB der Carrierkonzentration liegt allerdings im untersuchten Bereich wesentlich hoher
als der der Protonenkonzentration. Durch eine Erhéhung des D.EHPA Anteils von 10 auf
30 %v/v wird der Stoffilbergang um etwa 40 % verbessert.
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Abb, 5-17: Bav liber dem D.EHPA-Gehalt
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5.2.6 Variation der Volumenstréme

Neben den verschiedenen Konzentrationen an Protonen und Carrier werden die Effekte der
Hydrodynamik auf den Stofftransport in der Hohlfaserexiraktionsanlage untersucht. Es
werden in getrennten Versuchsreihen die Volumenstrdme der beiden waBrigen Phasen und
der organischen Phase variiert. Zur besseren Vergleichbarkeit der einzelnen Versuchsreihen
wird immer die Anderung der normierten L-Phe-Konzentration im Extrakt als Parameter flir
den Stofflbergang herangezogen.

5.2.6.1 Raffinat

In Abb. 5-18 ist die Konzentrationsadnderung im Extrakt Uber der Zeit fur die drei
verschiedenen Volumenstrdme im Raffinat dargestellt. Alle anderen Parameter sind in den
drei Experimenten konstant. Das Raffinat wird mit 500, 250 und 160 I/h durch die Hohlfasern
des Extraktionsmoduls gefahren. Die Reynoldszahlen bei diesen Volumenstrémen betrugen
7,4 (160 I/h), 11,6 (250 I/h) und 23,2 (500 I/h).
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Abb. 5-18: Stoffiibergang bei Variation des Volumenstroms der Raffinatphase (Qorg = 156 I/h,
Reorg= 5,7; Qex = 250 I/h, Regy=11,6; c(H2S04) = 2 M, 20 %v/v D,EHPA)

In allen Experimenten liegt immer laminare Strémung vor. Bei einer Reynoldszahl von 7,4 ist
nach etwa 2 h ProzeBzeit 50 % des vorgelegten L-Phe in die Akzeptorphase libergegangen.
Bei hdheren Reynoldszahlen ist der Stoffilbergang wesentlich schneller. Bei Re=11,6 sind
nach 2 h bereits 80 % der vorgelegten Aminoséure Ubergegangen. Ein weitere Erhdhung der
Reynoldszahl auf 23,3 hat jedoch keinen wesentlichen positiven Effekt auf den
Stoffiibergang.
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5.2.6.2 Membranphase

In der nachsten Versuchsreihe wird der Volumenstrom in der organischen Phase variiert.
Aufgrund der hydrophoben Eigenschaften des Membranmaterials ist diese Variation jedoch
nur in sehr engen Grenzen mdglich. Bei zu hohen Volumenstrédmen in der Membranphase
wirde der héhere Druck einen Phasendurchbruch hervorrufen. Fiir die Volumenstréme 60 I/h
und 156 I/h in der Membranphase sind in Abb. 5-19 die Konzentrationsverlaufe auf
Extraktseite dargestellt. Die anderen Versuchsparameter bleiben jeweils konstant. Bei einem
Volumenstrom von 60 I/h betragt die Reynoldszahl 2,2. Bei 156 V/h liegt sie bei 5,7.
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Abb. 5-19: Stofflibergang bei Variation des Volumenstroms der Membranphase (Qgx = 250 I/h,

Regy= 11,6; Qpar = 500 I/h, Reper= 23,3; c(Hz804) = 1 M, 10 %v/v DEHPA)

Bis zu einer ProzeBzeit von 2 h ist der Stoffilbergang flr beide Reynoldszahlen glc_aich. [Erst
gegen Ende des Experiments weichen die Verlaufskurven der L-Phe-i_(onzentratlon leicht
voneinander ab. Und fur Reynolds = 2,2 ist der Stofflibergang etwas geringer. In der letzte_n
Versuchsreihe zum EinfluB der Volumenstrome auf die Extraktionsleistung werden die

hydrodynamischen Verhaltnisse im Extraki variiert.

79



Ergebnisse

5.2.6.3 Extrakt

In Abb. 5-20 sind die Konzentrationsverldufe fiir Q = 250 I/h (Re = 11,6); 500 I/h (Re = 23,3)
und 680 I/h (Re = 31,5) gezeigt. Fur die drei untersuchten Werte der Reynoldszahl ergibt sich
kein wesentlicher Unterschied in der Anderung der Konzentration iiber der Zeit. In allen drei
Experimenten sind nach etwa drei Stunden 80 % des vorgelegten L-Phenylalanins

Gbergegangen.
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Abb. 5-20: Stoffiibergang bei Variation des Volumenstroms der Extrakiphase (Qpas = 250 I/h,
Repar= 11,6; Qorg = 60 I/h, Reog= 2,2; c(HS04) = 1 M, 10 %v/v D,EHPA)

Die Ergebnisse zum EinfluB der Volumenstrome auf den Stofftransport in den einzelnen

Phasen zeigen deutlich, daB der Geschwindigkeit bestimmende Schritt der Stoffilbergang
vom Raffinat in die organische Phase ist.
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5.2.7 Anmerkungen zum Betrieb im PilotmaBstab

Wahrend des Betriebs der Pilotanlage sind einige Besonderheiten aufgefallen, die kurz in
einem eigenen Kapitel aufgegriffen werden sollen.

5.2.7.1 Anderung der Protonenkonzentration durch die Extraktion

Das eingesetzie Extraktionsmittel D,EHPA arbeitet in der Reaktivextraktion wie ein flissiger
Kationentauscher. Im Raffinat wird H,SO, vorgelegt, so daB3 als Gegenionen zum L-Phe
Protonen (ber die organische Membran in den Extrakt transportiert werden. Die
Veranderung der Protonenkonzentration 186t sich iber den pH-Wert leicht messen. In einem
lonentauscherprozef3 mit einer Stochiometrie von eins sollte die Abnahme an L-Phe im
Extrakt der Zunahme an Protonen entsprechen. Diese Annahme gilt jedoch nur in nicht
gepufferten Systemen und trifft im gezeigten pH Bereich nur sehr bedingt zu. In Abb. 5-21
sind die Konzentrationsverldufe der beiden Reaktionsteilnehmer im Raffinat einer Extraktion
in der Pilotanlage gegeneinander aufgetragen. Es ist zu beachten, da die Ordinate um
Faktor hundert gegentiber der Abszisse iberhoht ist.
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Abb. 5-21: Verlauf der L-Phe und Protonenkonzentration im Raffinat, die Anderung der

Protonenkonzentration entspricht einer pH-Wert—Anderung von 4,3 auf 3

i i i i L-Phe als Kation
Der Konzentrationsverlauf bietet ein sehr unerwartetes Bild. Fal.ls das L-Phe 3

extrahiert wirde, solite die Abhéngigkeit zwischen  extrahierter Aminosaure und
libergegangenem H* linear und in derselben GrdBenordnung sein. Abb. 5-21 zeigt jedoch,
daB die Konzentrationen der beiden Reaktionsteilnehmer keine lineare Abhéangigkeit

aufweisen und génzlich voneinander unabhangig verlaufen.

5.2.7.2 Carrierverluste im technischen Betrieb

. . . : i der organischen Phase
Wahrend Extraktionen im technischen Betrieb werden Proben aus (

gezogen und mit *'P-NMR der Phosphatgehalt gemessen. l_Jber die Molmasse wird dann éier
D,EHPA Verlust aus der organischen Phase berechnet. Diese Ergebnisse weLden mit er;
Volumina der wéBrigen Phasen korreliert, um so den Verlust an D;EHPA, bezogen au
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Raffinat- und Extraktvolumina, zu berechnen. In Abb. 5-22 ist der D,EHPA Verlust fir einen
Carrieranteil von 10 %v/v (entspr. 0,3 mol/l) in Kerosin Uber die ProzeBzeit aufgetragen.
Wahrend des fiinfstiindigen Experiments lag der Verlust an D,EHPA aus der organischen
Phase bei durchschnittlich 17 mg/l Wasserphase. Ein Vergleich mit Literaturdaten ist in Abb.
5-23 gezeigt.
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Abb. 5-22: Verlust von D,EHPA in mg/l bezogen auf die w&Brigen Phasen

Die Loslichkeiten von D.EHPA in Wasser in Abhangigkeit des pH-Werts und des vorgelegten
Gehalts an D,EHPA in der organischen Phase sind in Abb. 5-23 aufgetragen. Die Daten fir
pH 8,4 sind nicht alle dargestellt, da diese den MafBstab unnétig verzerren wirden. Aufgrund
der Dissoziation des D,EHPA ist im basischen pH Bereich die Loslichkeit des Carriers
wesentlich gréBer als im neutralen pH Bereich. Zum Vergleich ist der Mittelwert aus den
untersuchten Extraktionen bei pH 6,8 mit aufgetragen.

30

~¢—pH 6,8 eigene Messungen
~A—-pH 5,4
~-8-pH 3,6
~4-pH 2,5

D,EHPA Anteil im Wasser [mg/l]

0 i I I ¥ 1 T
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%v/v D,EHPA
Abb. 5-23: waBrige Loslichkeit von D,EHPA nach Bulowsky et al., 1992128

Mit einer Erhdhung des D_gEHPA Anteils von 2 auf 30 %V/v geht eine erhebliche Steigerung
des DZEHPA' Ub.e-rgangs in die waBrige Phase einher. Jedoch liegt auch der héchste Wert
von 20 mg/l in einem sehr niedrigen Bereich. Im Gegensatz dazu steht die Léslichkeit von
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reinem D,EHPA bei Kontakt mit Wasser von 1,2 g/l. Dieser hohe Wert ist allerdings nicht von
technischer Relevanz, da die Extraktionsmittel immer verdiinnt eingesetzt werden. Fiir eine
Vorauswahl von Extraktionsmitteln im Bezug auf die Biokompatibilitat (s. Kap. 5.4.1) sollte
jedoch mit dieser Konzentration gearbeitet werden, um eine hochstmogliche
ProzeBsicherheit zu gewahrleisten.

5.2.7.3 Druckverlust im Hohlfasermodul

Der Druckverlust wahrend der Extraktion in den Hohifasern ist in Abb. 5-24 (ber der
Reynoldszahl aufgetragen. Nach Hagen-Poisseuille 188t sich aus der Reynoldszahl der
Druckverlust fur laminare Rohrstromung abschéatzen (vergl. Gl. 2-7). Die so berechneten
Werte sind ebenfalls aufgetragen.

Die gemessenen Werte weichen im Bereich héherer Reynoldszahlen stark von den
berechneten Werten ab. Des weiteren verlauft der Anstieg des Druckverlustes bei den
experimentell bestimmten Werten exponentiell, wahrend er nach Hagen-Poisseuille linear
verlauft.
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Abb, 5-24: berechneter und gemessener Druckverlust in den Hohlfasern
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5.2.8 Aufkonzentrierung
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Abb. 5-25: Autkonzentrierung von waBriger L-Phe Lsung, Vre = 10 (Raffinat V=801,
Q=2501/h/MembranV =51, Q=156 I/h/ Extrakt V =8 |, Q = 500 I/h)

Ein wesentlicher Vorteil der Reaktivextraktion ist die Aufkonzentrierung des Produkis
simultan zur Abtrennung. Ob mit dem gewahlten Stoffsystem D.EHPA und H,SO, eine

Aufkonzentrierung mdglich ist, sollte anhand einer Versuchsreihe mit Phasenverhaltnissen
zwischen Raffinat und Extrakt von ungleich eins untersucht werden.

In 80 | waBriger Modelllésung werden 10 g/l L-Phe vorgelegt. Nach etwa 8 Stunden sind aus
diesem Raffinat 4 g/l, also insgesamt 360 g L-Phe abgetrennt worden. Im Extrakt mit einem

Volumen von 8 Litern kénnen die abgetrennten 4 g/l auf einen Wert von 40 o/t um Faktor 10
aufkonzentriert werden. Die Massenbilanz ist geschlossen.
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5.2.8.1 Extraktion von Fermentationspermeat
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Abb. 5-26: Aufkonzentrierung von Fermentationspermeat, PV = 6 (Raffinat V=421, Q=2501h/
Membran V=51, Q=156 I/h / Extrakt V=7 |, Q =500 I/h)

Die Extraktion von Fermentationspermeat aus E.coli Fermentationen als Raffinatphase wird
mit einem Phasenverhdltnis PV von 6 durchgefiihrt. Der Verlauf der Konzentrationen in den

wéBrigen Phasen und die Massenbilanz ist in Abb. 5-26 gezeigt.
Die Startkonzentration im Permeat liegt bei etwa 25 g/l L-Phe. Nach ca. 13,5 h sind 14 g/l
aus dem Permeat in den Extrakt tibergegangen. Bei einem Volumen von 42 | entspricht das

einer Gesamtmenge von 588 g L-Phenylalanin. Die extrahierte Aminoséure kann im Extrak’f
auf 84 g/l aufkonzentriert werden. Die in diesem Experiment erreichte Permeabilitat liegt bei

etwa 10 g/m?h.
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5.2.9 Selektivitat der Extraktion
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Abb. 5-27: Konzentration der gemessenen lonen im Raffinat vor der Extraktion und im Extrakt

nach der Extraktion (aufgrund der erheblichen Konzentrationsunterschiede wurde eine
logarithmische Skalierung gewéhit)

Die Selektivitat der Extraktion wird durch Elementaranalysen der Kationen im Raffinat am
Ende der Extraktion von Fermentationspermeat bestimmt. In der Akzeptorphase finden sich
die in Abb. 5-27 gezeigten Anteile an Kationen. Wahrend das vorgelegte L-Phe auf 150 %
aufkonzentriert werden kann, liegt die Konzentration der untersuchten anorganischen
Kationen unter denen im Raffinat. Bezogen auf die Summe aller gemessenen Kationen im
vorgelegten Raffinat, betrégt der L-Phe-Anteil im Extrakt 97 % der extrahierten Kationen. Die

Selekiivitdt der Extraktion hangt jedoch erheblich von der Zusammensetzung des
verwendeten Raffinats ab.
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5.2.10 Préazipitation

Die Prazipitation des L-Phe im Becherglas durch pH-Verschiebung fiihrt zu drastischem
Ausfallen der Aminoséure. Dabei wird soviel Produkt mitgerissen, daB eine Abreicherung bis
weit unter die Loéslichkeitsgrenze mdglich ist. Nach Prazipitation bleibt ein Restgehalt an
Phenylalanin von 5 g/l in der Mutterlauge zuriick.

Aus dem Exirakt wird nach Ende der Exiraktion das L-Phenylalanin in der in Abb. 4-11
beschriebenen Anlage préazipitiert. Mit NaOH wird der pH-Wert der Lésung in Richtung des
isoelekirischen Punktes der Aminosaure verschoben. Der so erhaltene Kristallbrei wird dann
abfiltriert. Das Restwasser wird in einer Gefriertrocknungsanlage abgezogen. Die Analyse
des Feststoffs ergibt einen Gehalt von 98 g L-Phe/100g und einen Kristallwasseranteil von
1,5 %.

Nach Elementaranalysen auf Anionen und Kationen und HPLC Messungen flrr organische
Sauren und Aminoséuren kann die Reinheit der vorliegenden Kristalle angegeben werden.
Der vorliegende Feststoff besteht zu 98 % aus L-Phenylalanin-hydrogensulfat. Der Feststoff
hat einen Kristallwasseranteil von 1,5 %.

Zur Bestimmung der organischen Verunreinigungen wird eine GC-MS Ubersichtsanlayse
durchgefiihrt. Dabei konnten folgende Verbindungen gemessen werden:

2,3-Butandiol 2-20 mg/l
Benzaldehyd 0,1-1 mg/l
Phenylethanol 0,1—=1 mg/l
Phenylacetaldehyd 0,1—-1 mg/l
Dimethylpyrazin 0,1-1 mg/l
Trimethylpyrazin 0,56-5 mg/l
Tetramethylpyrazin 1-10 mg/l
Trimethylpropylpyrazin 0,1—1 mg/l
2-Benzyl-3,5,6-trimethylpyrazin 0,1—-1 mg/l
weitere Stickstoffhaltige Verbindungen 0,1 —1mg/l

Dioctylphtalat 0,5 -5 mg/l

Aus der Summe der gemessenen Analyte ergibt sich eine .Verunreini.gl_mg des Produkts
durch organische Substanzen von 4,7 mg/kg bis 47 mg/kg. Die Verunrenrygungen stammen
vermutlich zum einen aus dem verwendeten Kerosin, zum anderen konnte es sich bei

einigen jedoch auch um Fermentationsprodukte handeln'®.

Es kann demnach mit einer einfachen Prézipitation des Exirakts eine Produktreinheit von
> 99 % erreicht werden.

5.3 Untersuchungen zur Stofftransportlimitierung

Zur Untersuchung der Stofftransportlimitierung werden sov_vohl Experimente im
LabormaBstab als auch in der Pilotanlage herangezogen. Dle-Untersuchu-ngen im
LabormaBstab erfolgen in einer Riihrzelle nach Nitsch, die sich erheblich von den in Kapitel

(5.1 bis 5.1.6) verwendeten Rihrzellen unterscheidet (s. Kap.4.5).
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5.3.1 Berechnung der Stofflibergangskoeffizienten

Fir die Extraktionen in Ruhrzellen und die hohlfasergestﬂt;ten Extraktionen werde?n die
Stoffubergangskoeffizienten ermittelt, um Zusammenhénge zwischen fier Hydrodynar_n!k und
dem Stoffiibergang feststellen zu kénnen. Die Berechnung des Stoffubergangskoeffizienten
B erfolgt nach Gl. 2-34.

5.3.2 Kinetische Messungen in der Ruhrzelle
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Abb. 5-28: Drehzahlabhangigkeit der Extraktionen in der Ruhrzelle

Die kinetischen Messungen in der Ruhrzelle nach Nitsch (Kap. 4.5) ergeben fir den
Stoffubergangskoeffizienten in Abhéngigkeit der Rilhrerdrehzahl die in Abb. 5-28 gezeigten
Ergebnisse. Die Versuchbedingungen sind in Tabelle 10 zusammengefaBt. Bei diesen
Experimenten herrscht in beiden Phasen immer laminare Strémung, so daB es zu keiner Zeit
zum Abldsen von Trdpichen an der Phasengrenzfiache kommt.

Fir die Extraktion ist in einem Drehzahlbereich von 100 min™ bis 200 min™ eine deutliche
Abhéngigkeit von der Hydrodynamik zu erkennen. Hier liegt eindeutig eine
Transportlimitierung vor. Bei der Ruickextraktion hat die Variation der Rithrerdrehzahl keinen

EinfluB auf den Stofflibergang. Im gewéhlten Konzentrationsbereich liegt demzufolge
Reaktionslimitierung vor.

5.3.3 Kinetik der Hohlfaserextraktion

Fir die Extraktionen im Hohifasermodul 1aBt sich ebenfalls der Stoffiibergangskoeffizient
berechnen. Aus der Konzentrationsanderung im VorlagegefaB iiber der Zeit 1aBt sich Bav

geman GI._ 2-34 berechnen. Bei der Berechnung muB die tatséchliche Kontakiflache
beriicksichtigt werden, die sich aus der Porositat der Membran und der gesamt Flache zu
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7,4 m? ergibt. Der EinfluR der Hydrodynamik in den einzelnen Phasen auf den Stofflibergang
wird deutlich, wenn man B, Gber der Reynoldszahl auftragt.

In Abb. 5-29 sind die Stofflibergangskoeffizienten in Abhéngigkeit der Reynoldszahl in
jeweils einer Phase aufgetragen. Dabei wurden die Bedingungen in den jeweiligen beiden
anderen Phasen konstant gehalten, so daB nur die Hydrodynamik in der betrachteten Phase
EinfluB auf den Stofflibergang hat. Die Reynoldszahlen der anderen Phasen sind jeweils an
den Graphen eingetragen. Abb. 5-29 =zeigt deutlich, daR der Stofflbergang bei
Reynoldszahlen unter 10 vom Stromungsverhalten in der Raffinatphase abhangt. Ab
Reynoldszahlen groRer 10 scheint die Hydrodynamik im Raffinat keinen Einflu mehr auf Bav
zu haben. In der Membranphase und der Extrakiphase hat die Hydrodynamik im
untersuchten Bereich keinen EinfluR auf den Stofflibergang, da hier fur die untersuchten
Reynoldszahlen nahezu konstante Werte fiir B,, vorliegen. Aufféllig ist jedoch der um eine
GréRenordnung niedrigere Stofflibergangskoeffizient im Vergleich zu den Extraktionen in der
Rihrzelle.
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Abb. 5-29: Einflu der Hydrodynamik in den Phasen auf den Gesamtstoffiibergang

i Z i fflibergang
Aufbauend auf Gl. 2-44 und den Daten in Tabelle 4 &Rt §|ch de{ Sto )
mathematisch mit dimensionslosen Kennzahlen beschreiben. Eine Gleichung der Art:

Sh = aRe" - §¢°; sollte nach Cardoso et al.** fiir die Reaktivextraktion in Hohlfasermodulen

i i - i j R diese Abhangigkeit
gelten. Die Ergebnisse aus Abb. 5-28 und Abb. 5-29 zeigen jedoch, df\ \ igke
nur im Raffina? gilt und somit hier der limitierende Schritt far den Stoffiibergang liegt. Fur die
Sherwoodzahl kann bei einem Carrieranteil von 10 % in der organischen Phase und 1 M

H.SO, im Extrakt die Beziehung
Sh — 07027 ReO,15 . SCO.33

i ¥ fur zwei verschiedene Carrier-
gefunden werden. In Abb. 5-30 ist der Verlauf von Sh tber Re . _
und Protonenkonzentrationen gezeigt. Bei einem Carrieranteil von 20 % in der organischen

Phase und 2 M H,SO, im Extrakt gilt:
Sh = 0035Re™” - Sc™*.
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Abb. 5-30: Sh als Funktion von Re und Sc (Sc = const. = 1675)

Da die Sherwoodzahl direkt vom Stoffiibergangskoeffizienten B, abhangt, ist ein Vergleich
mit den experimentellen Ergebnissen leicht méglich.

sh = Bacd
D

Dabei ist di der Durchmesser der Hohlfaser (240 pm) und D der Diffusionskoeffizient des L-
Phe in Wasser (3,58*10 cm?/min)." In Abb. 5-31 sind die Stoffilbergangskoeffizienten tiber
der Reynoldszahl aufgetragen. Es sind Daten fiir verschiedene Konzentrationen an Carrier
und an Gegenionen dargestellt. Die Linien bezeichnen die aus der Simulation der

Sherwoodzahl berechneten Stofflibergangskoeffizienten, wahrend die Symbole MeBwerte
darstellen.
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Abb. 5-31: Vergleich gemessener und berechneter Stoffilbergangskoeffizienten im

Hohlfaserinneren der Raffinatseite

Der Vergleich von MeBwerten und simulierten Daten zeigt eine gute Ubereinstimmung: D@e
deutliche Abhangigkeit des Stoffiibergangs von der Reynoldszahl im unteren Bereich ist in
Abb. 5-31 zu erkennen. Mit steigender Reynoldszahl wird diese Abhangigkeit jedoch_ immer
geringer. Anhand der Daten fir héherer Gegenionen- und Carrierkonzentrationen zeigt sich
die Konzentrationsabhangigkeit des Stoffibergangs.
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5.4 Biologische Untersuchungen

Bei Einsatz einer integrierten Produktabirennung kommt es durch die Ruckflhrung des
Raffinats in den Fermenter zu Wechselwirkungen zwischen dem Aufarbeitungs- und dem
Fermentationsproze. Diese Wechselwirkungen bestehen im wesentlichen im Eintrag
potentiell toxischer Substanzen in Form der Extraktionsmittel aus der organischen Phase.
Um toxische Effekte von Seiten des Verdlnnungsmittels auszuschlieBen werden
Vorversuche mit Kerosin durchgefiihrt. Die Zugabe von Kerosin in laufende Fermentationen
zeigte zu keiner Zeit negative Effekte auf Wachstum oder Produktivtitat.

Die Toxine kénnen den ProzeB mafBgeblich stéren oder sogar zum Erliegen bringen. Im
folgenden wird daher die Biokompatibilitat der eingesetzten Carriersysteme untersucht.

5.4.1 Fed-Batch Fermentationen in pH geregelien Schiitielkolben

Die Experimente zur Untersuchung der Biokompatibilitit werden in pH geregelten
Schiuttelkolben durchgefihrt. Es werden die Carrier D.EHPA, DNNSA, Aliquat 336 und
Alamin 308 auf ihre Toxizitdt gegeniuber E. coli getestet. Nach 5 Stunden
Fermentationsdauer werden jeweils 1,2 g/l Carrier in fed batch Prozessen dazugegeben.
Diese Menge entspricht in etwa der Loslichkeit der reinen Carrier (100 %) in Wasser. In Abb.
5-32 ist der Verlauf der optischen Dichte (iber der Zeit dargestellt.

20
. /4N
o
S
A 10 t a2
© -8 Referenz
-~ D2EHPA
] ~¢-DNNSA
~g~ Alamin 308
~@— Aliquat 336
& —
0 L Ll ¥ T
0 5 10 15 20 25 30
Prozefzeit [h]
Abb. 5-32: Verlauf der optischen Dichte (Losungsmittelpulse bei t = 5h)

Wie in Abb. 5-32 zu sehen ist, erreicht die Referenzkurve eine optische Dichte von 15. Die
to_msch'e Wirkung auf das Wachstum zeigt sich nur bei der Zugabe von Aliquat 336 deutlich.
Hier wird das Wachstum nach dem Puls sofort eingestellt. Die Puise D,EHPA verbessern

das Wachstum um ca. 25%. Durch die Zugabe von DNNSA und Alamin 308 wird das
Wachstum geringfiigig reduziert.
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Abb. 5-33: Verlauf der L-Phe Konzentration (L&sungsmittelpulse bei t = 5h)

In Abb. 5-33 ist der Verlauf der L-Phenylalaninkonzentration Uber der Zeit nach den Pulsen
aufgetragen. Der Referenzwert flir den Produkititer ist 2,19/l L-Phe. Die integrale
Produktivitat mpne der Refrenzfermentation betrégt 0,006 g/germh. Der Fehler liegt bei 10 %.

Im Gegensatz zur optischen Dichte hat neben Aliquat 336 auch Alamin 308 einen deutlichen
negativen Effekt auf die Produktbildung. Wéhrend die Zugabe von D,EHPA die Produktivitét
(Tphe = 0,004 g/gstvh) um ca. 40% reduziert, hat DNNSA keinen negativen Effekt auf die

Bildung von L-Phe (rtene = 0,006 g/gsmuh)-

Mit den Carriern D,EHPA und DNNSA werden weitere MeBreihen durchgefihrt, um die
toxischen Effekte auf die Produktivitit in Abhéangigkeit der Carrierkonzentration zu
untersuchen. In einem integrierten Extraktionsverfahren werden die Carrier in wesentlich
geringeren Konzentrationen eingesetzt als in den oben gezeigten Vorversuchen. In_ den pbeq
gezeigten Experimenten entsprechen die Dosismengen der physikalischen Loslichkeit bei
Kontakt des reinen Carriers mit Wasser (100%). Die Dosismengen in den folgenden
Experimenten entsprechen den Loslichkeiten der Carrier bei 10%_ (12 mg/l) und 20%
(20 mg/l) Carrieranteil im Lésungsmittel Kerosin. Des weiteren wird ein Puls entsprechend
der doppelten Loslichkeit bei Kontakt mit reinem Carrier (2,4 g/l) gegeben (2(_)0%)'._ Das
bedeutet, daB in diesem Ansatz der Carrier als zweite Phase in der Fermentatlonslqsung
vorliegt. In den Durchlaufexperimenten in der Pilotanlage kann bei einem D,EHPA Anteil von
10 %v/v eine Konzentration von ca. 17 mg D,EHPA/ in den wéBrigen Phasen gemessen

werden (s. Abb. 5-22).

Die Abb. 5-34 und Abb. 5-35 zeigen die Ergebnisse dieser Expgrimente. Die Zugat_)e von
DNNSA (Abb. 5-34) hat eine leichte Verringerung des Produkttiters zur Folge. Bei einer
Dosis entsprechend der doppelten Ldslichkeit (200%) wird die Produktion von L-

Phenylalanin am stérksten - um ca. 50% - reduziert.
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Abb. 5-34: L-Phe Verlauf nach DNNSA Zugabe
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Abb. 5-35: L-Phe Verlauf nach D,EHPA Zugabe

Bei der Versuchsreihe mit D,EHPA-Pulsen sieht der Verlauf der Konzentrationen anders
aus. Der starkste Puls (200%) verringert die Produktbildung im Verhaltnis zur Referenz um
75% auf 0,6 g/l L-Phe. Bei einem 20% Puls liegt der Konzentrationsverlauf auf dem der
Referenz. Es wird ein Endtiter von 2,1 ¢/l L-Phe erreicht. Die Produkiivitit
(tene = 0,008 g/gsrmh) liegt hier Uber der der Referenzfermentation. Durch die Zugabe des
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10% Puls an D,EHPA kann die Produktivitit noch weiter auf mpn = 0,01 g/gstyh gesteigert

werden. In diesen Fermentationen wird ein Produkititer erreicht, der mit 2,8 g/l um 30% Uber
dem Referenzwert von 2,1 g/l liegt.

5.4.2 Ubertragung in den LabormaBstab

Nach den Untersuchungen zur Biokompatibilitét der Carrier in pH geregelten Schiittelkolben
werden die Effekte im LabormaBstab Uberprift. Aufgrund der oben genannten Ergebnisse
wird im weiteren Verlauf dieser Arbeit nur noch mit dem Extraktionssystem D,EHPA/Kerosin
gearbeitet. Daher werden auch die Experimente zur MaBstabiberiragung in den 7,5 |
Fermenter nur mit D,.EHPA durchgefiihrt.

5.4.2.1 Fermentation im Zulaufverfahren

Bei den Untersuchungen im Laborreaktor wird zunédchst eine Referenzfermentation im
Zulaufverfahren durchgefiihrt. In diesem ProzeB werden die Referenzwerte fir die
Biomasse- und die Produktkonzentration ermittelt. Zur Uberpriifung des D,EHPA Effekts auf
den FermentationsprozeB wird Uber ein Hohlfaser-Ultrafilirationsmodul (500 kD) Permeat
aus dem Reaktor entnommen. Pro Liter Permeat werden 25 mg D,EHPA zugegeben. Das
carrierhaltige Permeat wird anschlieBend in den Fermenter zuriickgeflhrt. Mit diesem
Experiment kann sowohl der EinfluB des Carriers auf den Fermentationsprozef3 als auch
mogliche Effekte durch eine Filtration der Fermentationsidsung (Scherstress, O,-Limitierung,
0.4.) untersucht werden.
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Abb. 5-36: Fermentation im Zulaufverfahren (BTM und Wachstumsrate)

Der V f der Biotrockenmassekonzentration sowie der Wachstumsrate | wahrenq einer
Fermeir::gon ohne Biomasseriickhaltung sind in Abb. 5-_36 da(gestellt. N?Ch. 4h ist dgs
Wachstum der Tyr-auxotrophen Bakterien von der L-Tyrosm—l?osnerung abhangig, da dlg im
Medium vorgelegte Menge dieser Aminosaure vgrbraucht ist. Das \{Vaghstum stagniert,
sobald die Tyrosin-Zufuhr beendet wird und fiir die Zellen kein Tyrosin Im Medium mehr
verflgbar ist. Der L-Tyrosinbedarf flr den Zellerhalt wird vernachléssigt. Pro g L-Tyrosin
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werden Uber die gesamie Fermentationsdauer 6,7 g Biotrockenmasse gebildet, das
entspricht einer Zunahme der optischen Dichte um 16,8 Einheiten.

Nach etwa 25 h ist die Konzentration der Biomasse ricklaufig. Die Abwesenheit von L-
Tyrosin ist nicht fir das Sinken der Biomassekonzentration verantwortlich. Die
Biomassekonzentration sinkt, in der in Abb. 5-36 dargesteliten Fermentation, nach dem
Erreichen des Maximums von ca. 40 gl ab, da durch die Zuiuhr von Glucoseldsung die
Fermentationsiésung verdiinnt wird, und das Wachstum stagniert.
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Abb. 5-37: Produktbildung der Fermentation im Zulaufverfahren

Abb. 5-37 zeigt die L-Phenylalaninkonzentration und die differentielle biomassespezifische
Produktbildungsrate © wahrend der Fermentation. Nach der Induktion mit IPTG steigt © bis
auf einen Wert von 0,07 g pro g Biomasse und Stunde. Dieser Wert wird nur in einer Probe
gemessen, konnte aber reproduziert werden (0,066 gg'h”). Danach sinkt die
Produktbildungsrate rasch wieder ab. Insgesamt wird eine L-Phenylalaninkonzentration von
ca. 11 gl erreicht. Eine hohe Produktbildungsrate kann also nur fiir einen sehr kurzen

Zeitraum erreicht werden. Fir den ProduktionsprozeB ist eine hohe Produktivitit tiber einen
langen Zeitraum erfordetlich.

In den ersten 30 Stunden werden Biomasse und L-Phenylalanin produziert, daher werden
die Selektivitaten fir diesen Zeitraum bestimmt. Die Dauer der folgenden Fermentationen

wird auf 30 Stunden gekirzt, daher sind die Werte direkt mit den dort gezeigten
Selektivitaten vergleichbar.
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5.4.2.2 Fermentation mit D.EHPA-Zugabe

Far den Versuch mit D,.EHPA Zugabe wird eine Ulirafiltration der Fermentationslésung
durchgefuhrt. Eine Sauerstofflimitierung der Zellen kann aufgrund der zusétzlichen pO, —
Messung im Filtrationsumlauf ausgeschlossen werden. Der Zulaufvolumenstrom in den
eingesetzten Filtrationsmodul betragt 180 I/h. Das entspricht einer Reynoldszahl von 916 an
der Membran (w=1,3m/s). Bei einem Transmembrandruck von 0,7 bar wird bei einer
Membranflache von 0,024 m2 ca. 360 ml Permeat pro Stunde bereitgestelit.

Ein Vergleich von Abb. 5-36 mit Abb. 5-38 zeigt, daB sich Wachstumkurven der beiden
Fermentationen &hneln. Allerdings liegt die maximale Biotrockenmassekonzentration ca. 5 g
unter dem Referenzwert.
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EBTM Ay
O [ESSSTR. [T EUUUI RIS p——— PP 0.8
40 Induktion
35 der + v e o | e StAILMONEiMtCATON. I o e s o v 0.7

und D,EHPA- Zugabe

06

8
|

- 0.5

N
[4;1
1

u[1/h]

- 0.4

et 0.3

Biotrockenmasse [g/l]
o 3

h sont s = 54 PR 0 2
O 1] Ll T - —1‘ T 0
0 5 10 15 20 25 30
Zeit [h]
Abb. 5-38: Fermentation mit D.EHPA-Zugabe (BTM u. Wachstumsrate)
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Die Zugabe des D,EHPA bewirkt eine deutliche Steigerung des Produkititers pei einer
Reduktion des Glucoseverbrauchs um 29 % im Vergleich zur der Referenzfermentation.
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Abb. 5-39: Produktbildung der Fermentation mit D,EHPA-Zugabe

Nach dem Start der D.EHPA-Zugabe sinkt die Produktbildungsrate zunéchst ab. Allerdings
sinkt sie nicht bis auf Null. Nach einer kleinen Senke wird der Verlauf abgefangen, um
danach wieder deutlich anzusteigen.

Die Phase der hohen Produktbildungsrate wird in dieser Fermentation erheblich langer
aufrechterhalten als in der Referenzfermentation. Die lange Produkibildungsphase resultiert
in einem hohen Produkttiter. Zum Ende der Fermentation liegt die L-Phe Konzentration Uber
20 g/l.
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5.4.3 Wechselwirkungen zwischen D,EHPA und E.coli
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Abb. 5-40: Produktbildung im Schiittelkolben mit Zugabe von D,EHPA und Phosphat als
einzelnem Puls und sukzessiver Erhéhung des D,EHPA Anteils durch mehrere Pulse

Zum besseren Verstiandnis der Effekte, welche der Carrier D,EHPA auf das Wachstum und
die Produktbildung von E.coli hat, wird eine weitere MeBreihe in pH geregelten
Schiittelkolben durchgefithrt. Neben den Referenzfermentationen wird das D,EHPA-
Volumen einmal als Puls und einmal sukzessive wahrend der Fermentation zudosiert. Zur
Uberpriifung einer méglichen Phosphatlimitierung wird KH,PO, als Puls dosiert. Die
Zugaben beginnen jeweils kurz nach der Induktion zur siebten Stunde und enthalten immer
die gleichen molaren Anteile an Phosphat. In Abb. 5-40 ist die L-Phe-Konzentration tber der
Zeit aufgetragen; aus gleichen Ansétzen wird jeweils der Mittelwert bestimmt. Im Rahmen
der Standardabweichung liefern die Ergebnisse in Abb. 5-40 keine signifikanten Aussagen.
Es wird jedoch tendenziell das Ergebnis friheren Untersuchungen bestétigt.
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Abb. 5-41: Massenverhaltnis intern/extern der Schiittelkolbenexperimente

Mit Proben dieser Versuchsreihe wird ein ZellaufschluB durchgefiihrt. In Abb. 5-41 ist das

Verhalinis von interner zu externer L-Phe-Konzentration der E. coli-Zellen fir die
verschiedenen Ansétze aufgetragen.

Auch aus diesen Ergebnissen lassen sich nur Tendenzen ablesen. In den Referenz-
Fermentationen und den Ansdtzen mit KH,POsZugabe sind keine wesentlichen
Unterschiede im intern/extern Verhélinis zu erkennen. Dagegen liegen die Werte der
D.EHPA Ansétze ca. 15 % unter diesen Werten.
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5.5 Demonstrationsexperiment im Pilotmafstab

Zur Demonstration der integrierten Aufarbeitung werden Fermentationen mit kontinuierlicher
Aufarbeitung im PilotmafBstab durchgefiihrt. Das Arbeitsvolumen der Fermentation liegt bei
200 . Zur Biomassertickhaltung und Permeatbereitstellung wird eine Ultrafiltrationsmembran
mit einer nominalen Trenngrenze von 500 KD eingesetzt. Die Flache dieser Membran betragt
4,4 m? und stellt Uber die gesamte Fermentationsdauer einen Mindestpermeatstrom von
15 I/h zur Verfigung (Gerigk').

Eine Referenzfermentation zum Vergleich mit dem integrieten ProzeB wird mit
Biomasserlckhaltung jedoch ohne Produktabtrennung durchgefiihrt. In  diesem
Referenzexperiment wird das Permeat aus dem Filtrationsmodul direkt in den Fermenter
zurlickgeflihrt, so daB keine Volumen- oder Konzentrationsverdnderung im Fermenter
auftritt.

In dieser Referenzfermentation wird eine integrale Glucoseselektivitat yps von 0,04 etreicht.
Der Produkititer zu Ende der Fermentation liegt bei 7,8 g/l L-Phenylalanin. (Daten bei
Gerigk'®)

In einem zweiten Experiment wird das Permeat aus der Biomasseriickhaliung in die
Reaktivextraktionsanlage gefiihrt. Dort wird das Produkt abgetrennt und die abgereicherte
Phase anschlieBend direkt in den FermentationsprozeB zurlickgegeben. Nach Passieren der
organischen Phase wird das Phenylalanin dann in der Akzeptorphase (Extrakt)
aufgenommen. Aufgrund des Volumens des Extrakis von 501 wird das L-Phe

aufkonzentriert.
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Abb. 5-42: Konzentrationsverlaufe in der Fermentation, im Permeat (Raﬁinat) und im Extrakt bei
- . der integrierten Produktabtrennupz% aus einem Fermentationsproze3
(Fermentationsdaten von Gerigk'™)

ationsverldufe im Fermenter und in den wéBrigfan Phaseq dgr
Da die Raffinatphase Uber ein Zwischengefal in
. und hier durch die kontinuierliche Extraktion des

In Abb. 5-42 sind die Konzentr
Reaktivextraktion tber der Zeit dargestellt.
den Extraktionsmodul geftihrt (s.Abb. 4-17)
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L-Phe verdiinnt wird, ist die Konzentration im Vergleich zum Fermenter geringer. Die
Produkte}btrennung wird bei 16,5 h zugeschaltet. Die Daten zur Fermentation finden sich bei
Gerigk™'.

Ab 16,5 h flacht die Kurve fiir den Konzentrationsverlauf im Fermenter etwas ab und erreicht
zum ProzeBende einen Wert von etwa 22 g/l. Nach einer Anfahrphase von 7 h kann im
Mischgefaf3 der Extrakiphase eine Konzentration von ca. 13 g/l gehalten werden. Im Raffinat
steigt die Konzentration vom Zeitpunkt des Einschaltens der Aufarbeitung bis zum
ProzeBende kontinuierlich an und erreicht nach 47 h eine Konzentration von 37 g/l. Bezogen
auf die Fermentation werden inklusive dem aufkonzentrierten Produkt 30,7 g/l L-
Pher%rz!alanin produziert. Die integrale Glucoseselektivitat yp/s liegt bei diesem Experiment bei
0,20™*.

Durch dieses Experiment kann die prinzipielle Funktion der integrierten Aufarbeitung gezeigt
werden. Im Vergleich zur L-Phe Konzentration in der Fermentation kann um Fakior 2
aufkonzentriert werden. Insbesondere die direkte Ruckfiihrung der abgereicherten
Fermentationslésung in den Fermenter ist hier von groBer Bedeutung. Durch die integrierte
Abtrennung des L-Phenylalanins aus dem Fermentationsproze3 kann der Produkttiter von
8 g/l auf 30 g/l um Faktor 3,75 gesteigert werden. Die integrale Glucoseselektivitat steigt von
0,04 auf 0,20 um Faktor 5. Die Permeabilitdt des L-Phe in der Reaktivexiraktion liegt bei ca.
11 g/m#h.
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Um die Trennleistung der Extraktionsanlage mit der Produktivitit der Fermentation
vergleichen zu konnen, wird eine spezifische Extraktionsausbeute Ygr eingefilhrt. Die
spezifische Extraktionsausbeute berechnet sich aus dem Verhalinis des extrahierten
Produkts zur gebildeten Menge. Da die Fermentation 16,5 Stunden vor der Extraktion
gestartet wird, muB3 der jeweilige Wert auf die ProzeBzeit der entsprechenden Operation
bezogen werden.

Ce" VE/’[E
Gl. 5-3 YE = —=
! ce* Ve/te

Dabei sind ¢, V und t die Konzentration des L-Phe, das Volumen der jeweiligen Phase und t
die ProzeBzeit der jeweiligen Operation. Die Indizes E und F stehen fur Extrakt und
Fermentation. Da die Fermentation mit Zufiitterung gefahren wird, muB3 hier das jeweils
aktuelle Arbeitsvolumen des Fermenters eingesetzt werden, wahrend das Volumen des
Extrakis mit 50 | konstant bleibt.
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Abb. 5-43; Vergleich der Produktbildung im Fermenter mit der Trennleistung der
Reaktivexiraktion

In Abb. 5-43 sind die Produktbildungsrate der Fermentatiq_n und die Trennle_lstung der
Extraktionsanlage einander gegeniibergestellt. Die groBe ErhShung des Produkttntgrs in dﬁr
Fermentation fithrt dazu, daB die Trennleistung der Rqaktlvextrgktlons—Anlagg nicht t;ne r
ausreicht um alles gebildete Produkt abzutrennen. Die spezifische Ex(rakttongausdeuti
erreicht daher auch nur einen maximalen Wett von nahe 0,6.._Dre Trennlelstpng liegt agm
um ca. 40 % unter der —durch die integrierte Abtrennung erhohte- Produktbildungsrate der

Fermentation.
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6 Fehlerbetrachtung

Die Untersuchungen in dieser Arbeit werden im wesentlichen mit HPLC-Analytik an RP18
Saulen durchgefiinrt. Dabei werden die Aminosduren vor der S&ule mit o-Phtalsiure-
dialdehyd derivatisiett. Aufgrund des sauren Charakters der Exiraktphase wird besonderes
Augenmerk auf die pH Sensitivitat der Analyse gelegt. Michael et al.' berichten von einer
erheblichen Anderung der Signalintensitdt durch eine Anderung des pH-Werts. Diese
Veranderungen werden allerdings nur bei einer Verschiebung des pH in den basischen
Bereich und nicht im sauren beobachtet. Die Genauigkeit der HPLC wird regelméaBig (etwa
alle 15 Analysen) durch Referenzsubstanzen Gberprift. Durch eine pH-Verschiebung kann in

dem eingesetzten Analysator jedoch keine Anderung der Signalintensitat beobachtet
werden.

Durch geeignete Verdiinnung werden die Proben auf einen MeBbereich von 10 pmol/l bis
200 umol/i eingestellt. In diesem MeBbereich liegt der Fehler immer unter 4 %. Bei der

Verdinnung der Proben wird ein Fehler von maximal 3 % gemessen. Der Gesamtfehler der
HPLC-Analytik addiert sich somit auf 6 %.

Fir die pH Messungen ergibt sich ein Fehler von 2 %.

Beim Einsatz der pH geregelten Schiittelkolben kommt es bei Parallelansétzen zu weniger
Abweichungen vom Mittelwert. Durch Verdunstung treten Flissigkeitsverluste von bis zu
0,07 g/h auf. Das entspricht bei einer 30 stlindigen Fermentation einem Volumenfehier von
bis zu 2,1 %. Die Dosiergenauigkeit der Glucose- und Laugestrecken ist mit einem Fehler
von max. 4 % (Glucose), bzw. 7 % (Lauge) behaftet'®. Da diese Abweichungen nicht
reproduzierbar sind, wird kein allgemeiner Fehler angenommen. Satt dessen sind in den

betreffenden Darstellungen die Standardabweichungen aus den Versuchsreihen an den
jeweiligen MeBwerten aufgetragen.

Bei den Untersuchungen zur Abhéngigkeit des Stoffiibergangs von der Hydrodynamik
werden zur Volumenstrommessung Rotameter eingesetzt. Die in der Pilotanlage

verwendeten Rotameter (Altometer Sliedrecht, Holland) haben einen Geratefehler der mit
5 % angenommen wird.
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7 Diskussion

Die vorliegende Arbeit hat die Entwicklung eines integrierten Aufarbeitungsverfahrens fiir L-
Phenylalanin zum Ziel. Dabei gilt es, die Aminosdure simultan zum laufenden
Fermentationsproze aus dem Bioreaktor abzutrennen und wenn moglich, zu konzentrieren.
Die vorliegenden Ergebnisse zeigen, daB dieses Ziel erreicht werden konnte.

Die membrangestiitzte Reaktivextraktion in Hohlfasermodulen kann fiir eine integrierte
Produktabtrennung etabliert werden. Es wird ein biokompatibles Stoffsystem, bestehend aus
Extraktions- (D-EHPA) und  Lésungsmittel  (Kerosin), mit  ausreichenden
Extraktionsleistungen flir L-Phe gefunden. Eine reversible Extraktion mit vollsténdiger
Carrierregeneration wird durch den Einsatz von Schwefelsdurelésung als Extrakitphase
erreicht. Das abgetrennte Produkt kann um Faktor zehn aufkonzentriert werden. Durch
anschlieBende Prézipitation des Extrakts wird ein Feststoff mit einer Reinheit von iiber 99 %
gewonnen. Die Einfliisse der Hydrodynamik und der Konzentration der Reaktionsteilnehmer
auf den Stofflibergang sind experimentell untersucht und kénnen modellmaBig beschrieben
werden. Die simultane Produktabtrennung aus einem FermentationsprozeB kann im
PilotmaBstab gezeigt werden und wirkt sich positiv auf den GesamtprozeB aus.

Im folgenden werden die einzelnen Aspekie der ProzeBentwicklung diskutiert und mit
Literaturdaten verglichen.

7.1 Extraktionsmittelauswahi

Die Auswahl des Extraktionsmittels flr den Einsatz zur integrierten Reaktivextraktion stiitzt
sich auf mehrere Punkte.

Zum einen muB der Carrier eine ausreichend groBe Affinitat fir das L-Phe haben. Da qlie
Raffinatphase jedoch im Kreis durch den Hohlfasermodul gefahren wird muB E _nicht im
Bereich von nahe hundert Prozent liegen. AuBerdem ist ein zu hoher Extraktlonsgrqd
unglnstig, weil durch die zu hohe Affinitdt zwischen Aminoséure und Extraktionsmittel die
Riickextraktion erschwert wird. Ein Extraktionsgrad ab 35 % ist daher bereits ausreichend.

Im technischen Betrieb diirfen beim Einsatz des Exiraktionsmittels keine Stérungen
auftreten. Dazu gehoren die Flutung einer Phase durch das Zusammenbrechen der
Phasengrenzfidche. Dies kann bei ionischen Tensiden durch die stark herabgesetzte
Oberfléchenspannung leicht passieren. Insbesondere im Pilotmafstab ist diese Gefahr sehr
groB3, da hier die transmembranen Driicke aufgrund der gréBeren quullange'_erhebllch
héher sind als im LabormaBstab. Eine Eintriibung der waBrigen Phasen ist ungrwunspht, qa
dies den Eintrag von Mikroemulsionen aus organischen Lésungs- und Extraktionsmitteln in
den FermentationsprozeB bedeuten wirde.

Das eingesetzte Extraktionsmittel sollte in weiten Konzentrationslqereicl:ten biqkompatlpel
sein. Obwohl durch die hohlfasergestitzte Exiraktion ein dlsper_swng}‘reler Betrieb
gewahrleistet werden kann'®, kommt es im Rahmen der Léslichkeit des jeweiligen Agens zu
einem Ubergang in die waBrige Phase. Ein nicht biokompatibler Stoff wirde bei der
Ruickfiihrung des Raffinats sofort durch seine toxische Wirkung auf die Baktetien den Proze3

zum Erliegen bringen.

7.1.1 Tertidre Ammoniumverbindungen

' iaren Ammoniumverbindungen handelt es s_ich um die "Stqffe
Egm?r? " 3u0n4ter?ac;r:§;) tetrJtlleg Alamin 308 (Henkel). Alamine arbeiten wie flissige
Anionentauscher. Siebold et al.’®® konnten bei der Reaktivextration von Milchsédure aus
Fermentationstiberstanden einen Extraktionsgrad von L{ber 70 % zeigen. Im Qegepsatz _d“azu
zeigen die eigenen Ergebnisse, daB bei der _Extraktlop von L~Phenylalan!_r1 mit tel_:tmwre?t
Ammoniumverbindungen nahezu keine Extraktion stattfindet. Bei dem gewéhiten pH-We
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von 10,4 liegt 90 % des vorgelegten L-Phe als Anion vor (s. Abb. 2-20). Der Extraktionsgrad
liegt jedoch bei beiden Extraktionsmitteln lediglich bei 6 %.

7.1.2 Quarterndare Ammoniumverbindungen

Die in dieser Arbeit eingesetzte quarterndre  Ammoniumverbindung  ist
Trioctylmethylammoniumchlorid. Sie wird unter dem Handelsnamen Aliquat 336 von der
Firma Henkel angeboten. Aliquat 336 zeigte bei allen eingesetzten Lésungsmitteln hohe.
Extraktionsgrade von 73 % bis 88 %. Ein Problem ist jedoch die geringe Loslichkeit in den
eingesetzten Losungsmitteln, so daB nur flinf prozentige Losungen bei der Extraktion
eingesetzt werden konnten. Um so erfreulicher sind die hohen Exiraktionsgrade. Bei den
satzweisen Extraktionen kommt es trotz des hohen Stofflibergangs nicht zu einer pH-Wert-
Anderung. Der Grund dafiir liegt im Extraktionsmittel selbst. Im Austausch fir das L-Phe geht
vom Aliquat 336 ein Chlorid ins Raffinat tiber. Dieser Effekt ist von groBem Vorteil bei einem
integrierten Einsatz, da eine pH-Wert Anderung der Fermentationslésung unerwiinscht ist.

Aufgrund der Extraktionsleistung ist Aliquat 336 also ein interessantes Agenz fir die L-Phe
Abtrennung.

Beim Einsatz von langerkettigen Alkoholen als Verdlinnungsmittel kommt es zur
Muimbildung an der Phasengrenze. Diese Mulmbildung ist flir eine membrangestitzie
Extraktion ausgesprochen unglinstig. Dadurch werden Scaling-Prozesse begunstigt,
wodurch die nutzbare Membranflache reduziert wird'®.

Beim Einsatz des Stoffsystems Aliquat 336/Oktanol zur hohlfasergestiitzien Extraktion in der
Laboranlage zeigt sich allerdings, daB diese Mulmbildung den Prozef3 nicht behindert. Es ist
mit diesem System sogar méglich, das L-Phe auf 23,5 g/l zu konzentrieren. Im ProzeBverlauf
zeigt sich allerdings eine Bilanzllicke. Diese betrdgt zum ProzeBende beinahe 40 % und
weist auf eine Stoffsenke in der organischen Phase hin. Vermutlich wird ein Teil der
extrahierten Aminoséure irreversibel an den Carrier gebunden und kann nicht rlickextrahiert
werden. Ein weiteres Problem zeigt sich durch einen Einbruch von organischen Substanzen
in die waBrigen Phasen, welcher durch starken Geruch und einen dligen Film auf der
Flussigkeitsoberflache beobachtet werden kann. Im PilotmaBstab zeigt sich, daB Aliquat 336
nicht eingesetzt werden kann. Ein dramatischer Phasendurchbruch mit sofortiger Flutung der
organischen Phase brachte das Experiment bereits in der Anfahrphase zum Stillstand.

Neben den technischen Problemen ist Aliquat 336 selbst im Promillebereich toxisch fir E.
coli. Die Toxizitatstests in pH-geregelten Schuttelkolben (Abb. 5-32 und Abb. 5-33) zeigen,
daB nach einem Losungsmittelpuls von 1,2 g pro Liter Fermentationsldsung sowohl das
Wachstum der Bakterien als auch die Produktion des L-Phe mit sofortiger Wirkung beendet
wird. Im Gegensatz dazu werden fir Rhizopus arrhizus keine oder nur geringe toxische
Effekte von Trioctylammoniumverbindungen beschrieben'®. Die hdhere Sensitivitat von E.
coli fir Aliquat 336 konnte mit der unterschiedlichen Enzymausstattung der beiden
Organsimen zusammenhéangen. Rhizopus gehért zu den Fusarien und lebt im Boden. Er hat
daher ein sehr breites Substratspektrum. E. coli dagegen ist ein Darmbewohner mit einem
serjr schmalen Substratspektrum. Zu der hoheren Losungsmitteltoleranz der Fusarien gibt es
weitere Literaturhinweise'®. Aufgrund der komplexen Umwelt der Fusarien haben sie eine
sehr umfangreiche Enzymausstattung, die es den Pilzen erlaubt, sogar Lésungsmittel als
Substrate zu nutzen. E. coli dagegen ist auf ein sehr schmales Substratspektrum

angewiesen und verflgt nicht Uber eine so groBe Enzymausstattung, um Lésungsmitte! zu
metabolisieren.

Da Aliquat 33_6 nicht" biokompatibel ist und auch nicht im technischen MaBstab eingesetzt
werden kann, ist es fir den weiteren Einsatz in dieser Arbeit ungeeignet.
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7.1.3 Schwefelsdureester

Bei dem Schwefelsédureester Di-Nonyl-Naphtalinschwefelsdure (DNNSA) handelt es sich um
einen Kationentauscher. Daher wird der pH-Wert im Raffinat auf unter 3,1 eingestelit. Der
niedrige Flammpunkt von —1,1°C féllt bereits vor der Diskussion der experimentellen
Ergebnisse unangenehm auf.

Die Ergebnisse der satzweisen Extraktionen zeigen eine schlechte Reproduzierbarkeit und
ein unglnstiges Absetzverhalien der Phasen voneinander. Es werden nahezu hundert
prozentige Extraktionen von L-Phe gemessen. Jedoch kommt es zu einer sehr starken
Mulmbildung an den Phasengrenzen. Wie oben bereits gezeigt, kann ein technischer Einsatz
bei so starker Mulmbildung nicht funktionieren.

Neben den satzweisen Extraktionen sollen an dieser Stelle auch die Ergebnisse zur
Biokompatibilitat beleuchtet werden. Wie Abb. 5-32 zeigt, wird das Wachstum der E. coli
Zellen durch die Zugabe des DNNSA nicht beeinfluBt. Die Wachstumskurve verlauft &hnlich
der Kurve der Referenzfermentation. Auch die Produktivitat wird durch einen Puls von 1,2 g/l
nicht maBgeblich beeinfluBt (s. Abb. 5-33). Die Effekie der DNNSA Dosage werden noch mit
drei weiteren Konzentrationen genauer untersucht. Wie in Abb. 5-34 zu sehen ist, hat selbst
ein Puls von 2,4 g/l (entsprechend der doppelten Loslichkeit) nur eine Reduktion des L-Phe
Titers um etwa 50 % zur Folge. Es wiirde sogar bei einem starken Einbruch der organischen
Phase ins Raffinat nicht zu einem totalen ProzeBabsturz kommen. Leider haben aber auch
die Carrierdosen, wie sie im reguldren Betrieb erwartet werden konnen (10 %v/v und
20 %V/v), bereits einen nachteiligen Effekt auf die Produkibildung. Hier wird der L-Phe Titer
schon um 22 % bzw. 40 % reduziett.

Das Extraktionsmittel DNNSA zeigt sehr gute Extraktionsleistungen. Aufgrund der instabilen
Phasengrenzen wird jedoch von einem technischen Einsatz Abstand genommen. Die
zunéchst sehr vielversprechenden Ergebnisse zur Biokompatibilitdt zeigen b_ei genauerer
Untersuchung eine erhebliche Reduktion der Produktivitat im Anwendungsbereich 10 % und
20 %. DNNSA wird daher im weiteren Verlauf der Arbeit nicht mehr eingesetzt.

7.1.4 Phosphorséureester

Die eingesetzte Di-2-ethylhexylphosphorsaure (D-EHPA) zeigt bei allen verwendeten
Verdlnnungsmitteln sehr gute Extraktionsleistungen zwischen 76 % und §8 % (s.Abb. 5-2).
Die besten Resultate werden mit dem Alkangemisch Kerosin erzielt, wahrend die reinen
Alkane in den Extraktionsleistungen etwas niedriger liegen. Mit ste_igender C-Zahl der
Verdiinner nimmt die Extraktionsleistung ab. Das hangt vermutlich mit _d§r abnehmenden
Polaritat der Verdinner und der damit einhergehenden geringeren Affinitat des L-F’he Zur
Phase zusammen'®. Eintrilbungen der Phasen - wie in den oben genannten Experimenten

beobachtet - traten bei Extraktionen mit D.EHPA nicht auf.

Die Ergebnisse mit Aliquat 336 haben gezeigt, daB Stoffsysteme die im LabormaBst_gb gut
funktiogr;\ieren, im PilgtmaBstab aufgrund der hoheren D_rtlcke und. der groBeren
Membranflache nicht mehr kontrollierbar sind und erhebliche tephmsche; Prob!game
aufweisen konnen. Daher wird ein scale-up in den PilotmaBstab bereits zu einem frGhen
Zeitpunkt der Untersuchungen durchgefiihrt. So soll vermieden vye{dea_n,14%ia8 nach I'anﬁen
Voruntersuchungen das ausgewéhlte System dann nicht scale-up fahig ist'™. Im technischen

Einsatz des D,EHPA (s. Abb. 5-11) kommt es zu keinen Betriebsstorungen in Form von

U mbildung. Die Extraktion von L-Phe im PilotmaBstab
o Rl ; sure zufriedenstellend (s. Abb. 5-14).

funktioniert bei vollstandiger Riickextraktion der Aminoséa ‘
i i i 4 h die Uberpriifung der
Neben den guten Ergebnissen im technischen MaBstab fallt auch . :
Biokompatibifigtét positi?/ aus. Dazu werden kleine Mengen des Extraktionsmittels alsdPulse_m
Fermentationen im Zulaufverfahren gegeben. Die "Fermen.tatl.onen wir I?’nl im
MiniaturmaBstab in pH geregelten Schiittelkolben durchgefiihrt. Bei einem 100 %-Puls (s.
Abb. 5-32) wird etwa 25 % mehr Biomasse gebildet als in den Referenzfermentationen. Im
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selben Experiment féllt jedoch die Produktbildung mit D,EHPA Puls auf 50 % des
Referenzwertes ab. Diese starke Inhibierung der Produktivitdit macht einen integrierten
Einsaiz der Reaktivextraktion mit D.EHPA unmdéglich. Aufgrund der Tatsache, daB3 der
Carrier immer verdlnnt eingesetzt wird, entspricht der 100 %-Puls nicht der tats&chlich
eingetragen Menge an Carrier. Daher werden die Toxizitdtstests wie bei DNNSA mit
geringeren Extraktionsmittel-Konzentrationen wiederholt. Laut Literaturangaben'® hangt die
Loslichkeit des D.EHPA in Wasser stark von der Carrierkonzentration im Lésungsmittel und
dem gewahlten pH-Wert des Raffinats ab. Wie in Abb. 5-23 zu sehen ist, liegt dieser Wert im
pH-Bereich der Fermentation (pH 6,8) und bei einem D.EHPA Gehalt zwischen 5 %v/v und
30 %v/v immer unter 20 mg/l. Eigene Messungen in der Pilotanlage ergaben bei einem
Carrieranteil von 10 %V/v und pH 6,8 einen Eintrag des D,EHPA in die waBrigen Phasen von
ca. 17 mg/l (s. Abb. 5-22). In den folgenden Toxizitdistests wird daher ein Puls gemaf der
Literaturangaben fir 10 %v/v und 20 %v/v gegeben. Als zusatzlicher Ansatz wird eine
MeBreihe mit der doppelten Ldslichkeit (,200 %) durchgefiihrt. Wie Abb. 5-35 zeigt hat der
200 %-Puls einen weitgehenden Zusammenbruch der L-Phe-Produktion zur Folge. Der 10 %
Puls steigert die Produkiivitdt um etwa 30 %. Der 20 % Puls hat keinen EinfluB auf die
Produktivitdt. Bei einem technischen Einsatz von D,EHPA zur integrierten
Produktabtrennung in einem Konzentrationsbereich von 10 %v/v bis 20 %V/v sind also keine
negativen Einflisse auf die Produktivitat zu erwarten.

Die Ergebnisse der Untersuchungen im MiniaturmaBstab werden im Laborreaktor verifiziert.
Diese Fermentationen werden ebenfalls im Zulaufverfahren durchgefiihrt. Das
Arbeitsvolumen betrégt dabei 5 I. Im Gegensatz zu den oben gezeigten Ergebnissen wird der
Carrier jedoch nicht als Puls dosiert. Statt dessen werden entsprechend der Loslichkeit
25 mg/l D.EHPA in das Permeat der Filiration gegeben und zuriick in den Fermenter geleitet.
Auf diese Weise sollte der Eintrag des Extraktionsmittels mdglichst dhnlich zu dem verlaufen,
was im integrierten ProzeB zu erwarten ist. Die Ergebnisse dieser Ansétze und der Vergleich
mit den Referenzfermentationen liefern dhnliche Ergebnisse wie bereits im MiniaturmafBstab
gezeigt. Die gebildete Biomasse ist mit Carriereintrag jedoch etwas geringer als die der
Referenz (s. Abb. 5-36 und Abb. 5-38). Dieser Effekt ist bei pulsweiser Zugabe gerade
andersherum. Im Schiittelkolben ist die optische Dichte mit D,EHPA Zugabe hoher als die
der Referenz (s. Abb. 5-32). Der positve Effekt auf die Produktbildung bestatigt sich im
Labormafstab. Nach einem kurzen Einbruch der Produktbildungsrate steigt diese auf den
Referenzwert (0,07 g/gh) an und hélt sich dort langer auf hohem Niveau. Das resultiert in
einem beinahe doppelt so hohen Produkititer zum Ende der Fermentation. Die positiven

Ergebnisse der Schuittelkolbenansatze kénhen also im LabormaBstab durch die sukzessive
D-EHPA Zugabe bestatigt werden.

Apfgrund der guten Ergebnisse sowohl in satzweisen Extraktionen als auch im technischen
Einsatz und in den Toxizit4tstests, wird im weiteren Verlauf der Arbeit ausschlieBlich mit dem
Stoffsystem D,EHPA in Kerosin als Extraktionsphase gearbeitet.

Die biologischen Ursachen fiir die interessanten Wechselwirkungen der E. coli-Zellen mit
dem Extraktionsmittel werden in einem eigenen Kapitel diskutiert.
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7.1.5 EinfluB der L-Phenylalaninkonzentration

Bei einem Aufarbeitungsproze3 gilt es, das gewilinschte Produkt méglichst vollstandig aus
der Fermentationslésung zu entfernen. Das gilt uneingeschrénkt auch fir integrierte Ansétze.
Daher wird in satzweisen Experimenten die Konzentrationsabhéngigkeit der Extraktion vom
vorgelegten L-Phe wuntersucht. In Abb. 5-7 ist der Extraktionsgrad (ber der
Phenylalaninkonzentration aufgetragen. Die Extraktion beginnt mit einer Konzentration von
etwa einem Gramm pro Liter. Der Extraktionsgrad steigt dann bis auf 45 % fir eine
Konzentration von 5 g/l an. Oberhalb von 5 g/l bieibt der Extraktionsgrad konstant, und die in
Abb. 5-9 gezeigten Sorptionsisothermen steigen linear an. Mit 1 g/l scheint eine
Grenzkonzentration erreicht zu sein. Unterhalb dieser Schwelle reicht die Konzentration an
L-Phe im Raffinat nicht mehr aus, um das Proton vom Carrier zu verdréngen.

Den Ubergangsbereich zwischen Reaktions- und Transportlimitierung bezeichnet man als
Mischkinetik. In diesem Fall wird der Stoffiibergang sowohl von der Reaktion als auch vom
Transport beeinfluBt. Dabei besteht zwischen Stofftransport und Konzentration ein linearer
Zusammenhang, wahrend die Reaktionsrate proportional zum Produkt der Konzentrationen
der Reaktionsteilnehmer verlduft. Zwischen 1 g/l und 5 g/l kann eine Reaktionslimitierung
angenommen werden, die von der Konzentration der Reaktionspartner abhéngt. Die
Berechnung des Gleichgewichts (Kap. 5.1.7) zeigt anhand des linearen Verlaufs der
Sorptionsisotherme im Beladungsdiagramm, daf3 die Extraktion oberhalb von 5 g/t bis 30 g/l
vorgelegtem L-Phe konzentrationsunabhéngig ist.

Aufgrund der Ergebnisse sollte es dennoch méglich sein, auch in der Pilo’ganla:qe de}s
vorgelegte L-Phe bis auf eine Konzentration von 1 g/l abzuirennen. Damit wére ein
technischer Einsatz aus Sicht der Ausbeute zufriedenstellend.

7.1.6 Reversibilitat der Extraktion

Eine vollstandige Riickexiraktion des Produkts vom Extraktionsmittel ist zwingeqd
erforderlich, da ansonsten Ausbeuteverluste durch die Aufarbeitung auftreten, die
vermeidbar waren. Wie die Untersuchungen zu Aliquat 336 gezeigt haben, kann es durch
irreversible Carrierbeladung zu Stoffsenken in der organischen Phase kqmmep. In
satzweisen Experimenten wird die organische Phase (10 %v/v D,EHPA in Kerosin) viermal
hintereinander zur Extraktion eingesetzt. Die Riickextraktion erfolgt mit l'_|2304- Abb. 5-8
zeigt, daB der Carrier vollsténdig regeneriert werden kann und der Extraktlon_sgrad von ca.
45 % in allen Ansatzen erreicht wird. In der Hohlfaserextraktion ist demnach ein Verlust o!es
L-Phe durch irreversible Carrierbeladung nicht zu erwarten. Wie in Abb. 5-14 zu sehen ist,
kann die Massenbilanz in der Pilotanlage vollsténdig geschlossen werden, und es treten

keine Produktverluste auf.

7.1.7 Einsatz von Extraktionsmitteln unterschiedlicher Reinheit

i i it dem Stoffsystem D,EHPA erzielten Ergebnisse in Ke}pitel 5.1 mit
:ﬂ/:;gellf 182: Eaiqtj I§.1n.14 bis 5.1.6, faI)l/en die erheblichen Unterschiede im Extraktlonsgrad auf,
In den Vorversuchen liegt der Extraktionsgrad bei 76 %. !n den folgenden Experimenten
werden jedoch nur noch maximal 45 % erreicht. Wahrend dieser Arbeit wurde der DQEHPA
Lieferant gewechselt. Wahrend die Vorversuche mit kleineren Mengen von einem
Laborchemikalien Lieferanten (Fluka) durchgefiihrt wurden, kam im weiteren Verlauf Carrier
aus gréBeren Gebinden (Hoechst) zum Einsatz. Aufgrund dieser starken Diskrepanzen

werden die beiden Rohstoffe einer *'P-NMR-Messung unterzogen.

i i i i libergestelli. Im oberen
In Abb. 7-1 sind die beiden erhaltenen Spekiren einander gegenub "
Spektrum des Fluka-Produkis ist deutlich zu erkennen, daB3 zwel Phosphorséureester
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vorliegen. Einmal das Dimer (2,8 ppm) und zum anderen das Monomer (3,7 ppm). In dem
Spektrum des Hoechst-Produkts findet sich nur ein Peak fur das Dimer bei 2,8 ppm.
Tatsachlich besteht das Fluka-Produkt zu 68 % aus dem monomeren und zu 32 % aus dem
dimeren Phosphorsédureester. Das Hoechst Produkt besteht dagegen nur aus dem Dimer.
Das erklart auch die wesentlich héheren Extraktionsleistungen. Das Dimer ist mit 322 g/mol
erheblich schwerer als das Monomer (194 g/mol).

T T | S B T ? T T T v T T T T ° T N T T T T
1 2 o -2 -3 -6 -5 -10 -12 -1% -16 -13 ppm

MMWWMM

1 i [} T 1 ] 1 I ¥ N 3 I T
4 2 o -2 -4 -G -2 -10 -12 -1% -16 -18 ppm

Abb. 7-1: ¥P.NMR Spekirum der beiden verwendeten D-EHPA Lésungen (oben: Produkt der
Fa. Fluka; unten: Produkt der Fa. Hoechst)

Bei einem Carrieranteil von 10 g pro 100 ml bedeutet das beim Hoechst Produkt einen
molaren Anteil von 31,06 mmol/100 g. Bei Fluka liegt dieser Anteil bei 45 mmol/100 g. Bei
der Extraktion des Phenylalanins reagiert die protonierte Ammoniumgruppe des L-Phe mit
der Enolatgruppe des Esters, die durch diese Reaktion ein Proton abgibt. Wahrend das
Dimer ein Enolation bilden kann, ist das Monomer in der Lage, zwei Enolatfunktionen zu
bilden. Es kann demzufoige zwei Phenylalanin binden und das Dimer nur eins. Dem Hoechst
Produkt stehen im Vergleich zum Fluka-Produkt demzufolge nur 45 % der Bindungstellen fir
das L-Phe zur Verfligung. Die starken Unterschiede in den Extraktionen mit verschiedenen
Phosphorsaureestern lassen sich also mit der unterschiedlichen Reinheit der
Extraktionsmittel erkléren. Trotz der geringeren Extraktionsleistung wird in dieser Arbeit mit
dem reinen D,EHPA-Produkt der Firma Hoechst gearbeitet. Das hat verschiedene Vorteile.
Fir die Charakterisierung der Extraktion und der Anlage ist ein definiertes Stoffsystem nétig.
Die kleinen Mengen, in denen das Fluka Produkt erhéltlich ist, wiirden eine regelméBige
Qualitatskontrolle jeder einzelnen Charge per *'P-NMR erforderlich machen. Fir die
Entwicklung eines Verfahrens bis in den PilotmaBstab ist es zudem zwingend erforderlich,
einen sicheren Lieferanten fir Kilogramm-Mengen zur Verfiigung zu haben.

Far eitle spatere industrielle Anwendung sollte jedoch die Erhdhung der Extraktionsleistung
um Uber 55 % nur durch die Verwendung des Gemisches aus Di-2-Ethyl-
hexylphosphorséureester und 2-Ethylhexylphosphorséureester in Erinnerung bleiben. Bis zu

diesem Zgitpunkt konnte allerdings noch kein Lieferant gefunden werden, der das reine
Monomer in gré3eren Mengen liefern kann.
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7.1.8 Extraktionsausbeute bei verschiedenen Carrierkonzentrationen

Die Extraktionsausbeute beim Einsatz verschiedener Konzentrationen an D,EHPA in Kerosin
ist in Abb. 5-5 Uber dem pH-Wert aufgetragen. Der Extraktionsgrad steigt mit dem
Carrieranteil linear an. Die Veranderung des pH-Wertes hat oberhalb der Séaurekonstante
des Carriers (pKa=3,9) keinen Effekt und E bleibt konstant. Durch eine Anderung des
Carrieranteils 148t sich das Gleichgewicht in der Extraktion erheblich beeinflussen. Die
Anderung des Verteilungskoeffizienten durch Variation des D,EHPA Anteils wird am besten
deutlich, wenn man die Sorptionsisothermen vergleicht. Aus den satzweisen Experimenten
konnte der Verteilungskoeffizient errechnet werden, so daB die Darstellung der satzweisen
Extraktionen in Beladungsdiagrammen méglich ist. Neben Abb. 5-9 fiir 10 %viv D-.EHPA in
Kerosin sind in Abb. 9-2 bis Abb. 9-4 im Anhang die Beladungsdiagramme flr weitere
Konzentrationen berechnet worden.
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Abb, 7-2: Beladungsdiagramm fiir verschiedenen D,EHPA Anteile bei einem Extraktions pH von
5,8

In Abb. 7-2 sind fir pH 5,8 die berechneten Sorptionsisothermen aufge?ragep. Bgl Erhéhung
der L-Phe Konzentrgﬁon stellt sich ein Sattigungseffekt bei de( Extraktion ein. Dieser Effekt
ist anhand der Sattigungstendenzen, wie sie in den Sorptionsdiagrammen zu .erkennen sind
bereits festzustellen. Da hier eine Zunahme des Séttigungsgffekts mit steigender L-Phe
Konzentration zu erwarten ist und oberhalb einer Konzeptrat!on von 20 g/l L-Ehe (entSﬁr.
120 mmol/l) keine Daten vorliegen, sollten die. Sorptionsisothermen ab_ einer l_L;)P e
Gesamtmenge von 120 mmol/l entsprechend sensibel .bewertet wgrden. E§ ist deut :cc dzu
erkennen, daB der Anteil des Extraktionsmittels einen erhepllchen EmﬂuB a(;J. den
Verteilungskoeffizienten hat. Die Extraktionsleistung in (3:Ielchg;lewmhtsrealktlonear(n3 un :n t:ﬁ
Pilotanlage kénnte also theoretisch weiter erhoht vs_/erden, indem man den : arrieran o
erhdht. Wie bereits gezeigt werden konnte, sind dem jedoch Grenzen gesetzt. hIS ﬁu einer

Carrieranteil von 20 %v/v ist die Produktivitit der E. col-Zellen ebenso hoch wie in

Referenzansatzen. Hohere Konzentrationen sollten nicht gewéhit werden.

Beim Einsatz der verschiedenen D,EHPA Konzentrationg—zn in der Extraktlonsanl.age bgitatg;;
sich der deutliche Einflu3 auf die Extraktionsleistung. Nach ocg. emerI tur? e
Extraktionsdauer kann mit einem D,EHPA Gehalt von 30 %v{v etwa 7_0 %o les \/10(;ge,-r ggeiﬁ :
Phe extrahiert werden (s. Abb. 5-15). In der gleichen Zeit extrahiert eine 10-p g
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organische Phase nur etwa die Hélfte. Wéhrend jedoch in satzweisen Extraktionen mit einer
Verdopplung des Carrieranteils von 5 %v/iv auf 10 %v/v auch eine Verdopplung der
Extraktionsleistung einhergeht, ist dieser Effekt im technischen Einsatz nicht so stark. Der
Stoffiibergangskoeffizient B steigt bei einer Verdreifachung des D-EHPA (s. Abb. 5-17) nur
um etwa 32 % an. Durch die Erhéhung der Carrierkonzentration werden die Gradienten an
den Phasengrenzflachen steiler. Dadurch kommt ein verbesserter Stofftransport zustande.
Diese Erhohung féllt jedoch aufgrund der laminaren Grenzschichten in der
Hohlfaserextraktionsanlage geringer aus.

7.2 EinfluB des pH-Wertes

Der EinfluB des pH-Wertes auf die Exiraktion wurde bereits mehrfach angesprochen und soll
hier diskutiert werden. Laut Literaturangaben sind die besten Extraktionskoeffizienten fiir die
Extraktion von L-Phe mit Kationentauschern im Sauren zu erwarten, da hier die Aminosaure
vollstandig protoniert, also als Kation, vorliegt. Die Dissoziation des L-Phe ist in Abb. 2-20
dargestellt. Der erwartete Mechanismus ist der Gouple-Counter-Transport, wie er in Abb.

2-13 gezeigt ist. Dabei ist A das protonierte L-Phe-Kation, C der Carrier und D das Gegenion
in Form eines Protons.

Die bisher gezeigten Experimente haben jedoch deutlich gemacht, daB die Extraktion im
neutralen und basischen pH-Bereich erheblich besser funktioniert als im Sauren. Auch die

Ergebnisse zur Gleichgewichts- und Sorptionsisothermenberechnung unterstiitzen dieses
Resultat.

Raffinat " Extrakt

L-Phe™

hydrophobe
Membran

NB— M

Abb. 7-3: Mechanismus der Phenylalaninextraktion mit Protonierung in der Phasengrenze

Daher sollen die Vorgénge bei der Extraktion auf molekularer Ebene durch eine
mechanistische Modellvorstellung beschrieben werden. Abb. 7-3 zeigt eine Maglichkeit wie
der $’toffﬁb§rgang im neutralen pH-Bereich ablaufen kénnte. Grundsétzlich gibt es im pH-
Bg.re[ch zgvnschen 4 und 8, d.h. wenn nahezu ausschlieBlich Zwitterionen vorliegen, zwei
Mogllchkex'gen fur den Stofflibergang. Zum Einen besteht fiir die Zwitterionen die Mdglichkeit
direkt an die protonisierte Spezies des Carriers zu addieren. Die andere Moglichkeit ist ein
Proton in der wéBrigen Phase zu addieren und so als L-Phe-Kation an den Carrier zu
binden. Formal ist der Ubergang eines L-Phe-Kations unter Freisetzung eines Protons des
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Carriers dasselbe wie die Addition eines Zwitterions an den protonisierten Carrier. Fur die
Extraktion zwischen pH 4 und 8 gilt dann, daB es durch die Extraktion des L-Phe nicht zu
einer pH-Wert Anderung kommen kann, da die Protonen entweder nicht in die waBrige
Phase gelangen oder aber nach der Freisetzung in die waBrige Phase ein L-Phe*"
protonieren und so bei Extraktion des Aminosédure-Kations die Raffinatphase wieder
verlassen. Im Gegensatz dazu fallt der pH-Wert bei einer Extraktion unterhalb einem pH von
4, durch die dann zunehmend vorliegenden und extrahierten Kationen, ab. Bei Extraktion
aus einem sauren Raffinat liegen in Abhangigkeit des pH-Niveaus Kationen und Zwitterionen
vor (vergl. Abb. 2-20) Wird ein Kation in die organische Phase extrahiert, geht dafiir ein
Proton in das Raffinat tiber und reduziert (in Abhangigkeit der Pufferkapazitét) den pH-Wert.
Dieser Effekt konnte bei den satzweisen Extraktionen mit D.EHPA (Kapitel 5.1.1.)

beobachtet werden.

In Abb. 7-3 ist eine Variante des oben beschriebenen Mechanismus dargestellt. Es ist jedoch
nicht méglich aufgrund der experimentellen Daten die eine oder die andere Variante zu
favorisieren. Die Protonierung des L-Phe-Zwitterions wie sie in Abb. 7-3 dargestellt ist, kann
in der Phasengrenzschicht auf waBriger oder organischer Seite oder in der Phasengrenze
statifinden. Zur Veranschaulichung ist die Phasengrenze (bzw. die Membran) entsprechend
Uberdimensioniert dargestelit.

120 0
4 L-Phe
A Protonen
100 0.2
80 0.4
s g
£ \ 5
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i ghrend  einer
Abb. 7-4: uf der L-Phe- und Protonenkonzentrationen — wanrenc
- Hom hoht / Anderung

Hohlfaserextraktion (rechte Ordinate invers und 100-fach Gber
der Protonenkonzentration entspricht einer pH-Wert-Anderung von 4,3 auf 3)

Anhand des pH-Verlaufs bzw. der Protonenkonzentration eines' Extraktionsexperiments in
der Technikt?msanlage (Abb. 7-4) lassen sich die beschriebenen Annahment ztpm
Stofflibergang weiter stiitzen. In Abb. 7-4 ist die /}nderung der Protoneqkonzzn ra Z|oq
zwischen pH 4,3 und 3 im Verhélinis zur extrahlerj[en L-Phe Menge qber er Zei
aufgetragen. Die Pufferkapaziat der Aminosaure hat zw_!schen pH 4 und 3 eIIDne? germgen
EinfluB auf die Abhangigkeit zwischen pH-Wert und tatséchlich vorhandenen _rr% onen. Das
Ergebnis in Abb. 7-4 kann als ein weiteres Indiz fir die Richtigkeit der Thesen zum

Mechanismus des Stoffiibergangs angesehen werden.

lcksichti i ist die Dissoziati L-Phe in Abhangigkeit des
Unt ksichtigung dieser Thesen, ist die Dlssomathn des . ;
DH-sl\;e?tesnélgrslgzaﬁi?\at;?hase nicht fir den Grad der Extraktion ausschlaggebe-nd. Viel g-hder |3f:
der pKs-Wert des Carriers (=3,9) in Verbindung mit dem pH-Wert des Raffinats und dami
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der Grad der méglichen Deprotonierung des D,EHPA fir hohe Extraktionsleistungen
ausschlaggebend. Die in Abb. 5-2 gezeigten hohen Extraktionsgrade (76 %) bei geringem L-
Phe-Kationen-Anteil im Raffinat (<10 %) lassen sich durch den Mechanismus gut erklaren.

Das erkiart die steigende Extrakiionsleistung mit steigendem pH-Wert im Raffinat. Da die pH-
abhangige Dissoziation des L-Phe im Inneren der Phase fiir die Extraktion nach oben
beschriebenen Mechanismen nicht relevant ist, hat nur die Konkurrenz zwischen Protonen
und L-Phe am Carrier einen EinfluB auf den Extraktionsgrad.

Bei der bisherigen Betrachtung des pH-Einflusses und der Anderung  der
Protonenkonzentration wurde die Pufferkapazitt des Systems auBer Acht gelassen. Die
Anderung des pH-Wertes einer Losung kann mit Hilfe der Pufferkapazitét bestimmt werden.
Dem vorliegenden System wird zwar keine Séure zugegeben, jedoch &ndert sich durch die
Extraktion bei diskreten pH-Werten die Menge der Wasserstoffionen in der waBrigen Phase.
Da die Aminoséure sowohl eine Carboxyl- als auch eine Aminogruppe besitzt, kdnnen diese
als Saure-Base-Paare fungieren und die freiwerdenden Wasserstoffionen abfangen''.
Aufbauend auf eine Wasserstoffionenbilanz 1aBt sich der freie Anteil der gebildeten
Wasserstoffionen F[H*] in einer Aminos&ureldsung mit Gl. 7-1 berechnen.

1 1 )

Gl. 71 FHT = (+ 1 + {QPH-PKs B 1+ 1QPKe~PH

In Abb. 7-5 ist der freie Anteil der gebildeten Wasserstoffionen in einer L-Phe-L&sung in
Abhéngigkeit des pH-Wertes aufgetragen. Unterhalb von einem pH-Wert von 2 liegt ein
Uberschuf3 an Wasserstoffionen vor, so daf3 es zu einer starken Konkurrenz zur Aminosaure
um den Platz am Carrier kommt. Im Gegenzug ist die Affinitat der Protonen auf dem Carrier
zum Raffinat relativ gering. So laBt sich der vergleichsweise geringe Extraktionsgrad in tiefen
pH-Bereichen, wie er in Abbildung 5-5 zu erkennen ist, erkldren. Anhand der starken
Steigung der Kurve zwischen pH 1 und 3 und zwischen pH 8 und 10 laBt sich gut der
Pufferbereich der Aminoséureldsung ablesen.

0.5

F[H']
o

U T T

0 2 4 6 8 10 12 14
pH

Abb. 7-5: Freier Anteil F[H+] der gebildeten Wasserstoffionen in Abhéangigkeit vom pH-Wert
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Oberhalb von pH 2 bis pH 8 liegen keine freien Wasserstoffionen vor, so daf3 in diesem
Bereich keine Konkurrenz zwischen Protonen und Aminoséure zu erwarten ist. Der
Extraktionsgrad sollte also im Vergleich zum Sauren steigen, sich jedoch zwischen pH 2 und
8 nicht wesentlich &ndern. Die Ergebnisse in Abb. 5-5 bestétigen dies.

Oberhalb von pH 9 jiegt eine Senke an Wasserstoffionen vor. Es kann demnach davon
ausgegangen werden, daB keine Konkurrenz mehr zwischen Protonen und L-Phe besteht.
Daher ist in diesem Bereich eine weitere Erhdhung der Extraktionsleistung zu erwarten. Wie
in Abbildung 5-5 zu sehen ist, fallt diese Erhéhung vergleichsweise gering aus. Auch die
Sorptionsisothermen im Beladungsdiagramm (Abb. 5-8) zeigen keine erhebliche Anderung
bei Erhdhung des pH-Wertes vom neutralen in den alkalischen Bereich. Dieser Effekt 143t
sich ebenfalls mit dem oben beschriebenen mechanistischen Modell erklaren. Im Alkalischen
missen die vorliegenden L-Phe Anionen zweifach protoniert werden, um an den Carrier zu
binden. Pro Carrier wird jedoch nur ein Proton bereitgestellt. Das bedeutet, daB zur Bildung
des Carrier-Aminoséure-Komplexes ein weiteres Proton aus der Lésung entzogen und der
pH-Wert weiter nach oben verschoben wird. Da der Widerstand gegen diese Reaktion mit
Erhdhung des pH-Wertes immer groBer wird, fallt diese Erhéhung in Relation zu der pH-
Verschiebung vom Sauren ins Neutrale geringer aus.

—4— Protonen
~m— extrahierte L-Phe-Kationen

1.5

¢ [mmol/l]

0.5

o
-
N
W
E-N
(¢}

Zeit [h]
Abb. 7-6: Gegeniiberstellung der Konzentrationsanderung von Protonen und L-Phe-Kationen

Zur | tion der pH-Werte bzw. der Protonenkonzentration ip Abb 7-4 wahrend der
Extrarlggr? lPse:flll lAfob. 7-6p herangezogen werden. Aus der _P.(onz_entrat'lonsanderung des I._l-I;he
und dem entsprechenden pH zum jeweiligen Zeitpunkt IgBt sich mit Gl. 2-15 der Antgd ?(St
Phenylalanins abschéatzen, der als Kation im _ Raffinat vorlag und in den c ra

libergegangen ist. Da flir diesen Anteil keine Protonierung vor dem Ubergang auc]; denR ?fr.rle;
notwendig war, muB dafir die entsprechende: Mgnge an Protonen in “bas ha éna
Ubergegangen sein. Wie in Abb. 7-6 zu sehen ist, liegen die Mengen an U eDrge enden
Kationen und Protonen im Gegensatz zu Abb. 7-4in Qersgalben GroBenordnung. Die g%rlr(njge
quantitative Diskrepanz 1aBt sich mit der Ungena9|gke|t_ der pH_—Wert-Messupg unGI eC;
bereits einsetzenden Pufferwirkung der Aminoséureldsung interpretieren. Ein weltere(ajr rurlll .
ist die Loslichkeit des Carriers in Wasser, welche eine zusétzliche Absenkungt e;_s pt

Wertes hervorruft. Die gezeigte Beobachtung der Ande'rung der I?rotonepkonijen ra Ll?Fl;)h"z
Zusammenhang mit der Menge an Ubergehenden -bereits als Kation vorhegﬁn len- de
lonen steht im Einklang mit den oben gemachten Thesen zum Mechanismus des

Stofflibergangs.
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Die Extraktion von Phenyialanin mit D,EHPA und H*-Gegenionen hat im Hinblick auf den
oben beschriebenen Mechanismus erhebliche Vorteile. Die Extraktion ist in weiten Bereichen
pH-Wert unabhangig und der pH des Raffinats wird im Bereich des Fermentations-pH durch
den Ubergang der Gegenionen nicht wesentlich abgesenkt, da diese an dem L-Phe* wieder
extrahiert werden.

7.3 Auswahl der Gegenionen

Zur Rickextrakiion des D,EHPA in den Extrakt werden verschiedene Losungen von
Gegenionen Uberprift. Es kommen (NH;).SO,4, KOH, NaOH, KCI und H,SO, zum Einsatz.
Die experimentellen Ergebnisse fur alle Gegenionen sind in Abb. 5-4 zusammengefaft.

7.3.1  (NH4)2SO0,

Bei Verwendung von ein und zwei molarer Ammoniumsulfatiésung werden Riickextraktions-
grade von 19 % und 28 % erreicht. Es kommt zu keiner Eintribung der Phasen. Die geringen
Werte konnen mit der MolekiilgréBe und der geringen Affinitét des NH,; zur organischen
Phase zusammenhéngen. Die groBe Hydrathille des Molekills erschwert vermutlich den
Ubergang aus der wéaBrigen Extrakiphase in die organisch Membranphase. Wegen der
raumlichen Ausdehnung des Molekills kann das L-Phe auBerdem nicht vollsténdig vom
Carrier verdréangt werden. Aufgrund der niedrigen Werte und dem vergleichsweise hohen
Preis von Ammoniumsulfat wird nicht weiter mit dieser Extrakiphase gearbeitet.

7.3.2 KCI

Beim Einsatz von KCl kommt es zu keiner Eintrlibung der Phasen. Das als Gegenion
eingesetzte Kalium-Kation hat gegeniiber dem Ammonium (s.0.) einige Vorteile. Zum einen
hat es aufgrund seiner geringeren GréBe einen hdheren Diffusionskoeffizienten. Die GroRe
erleichtert auch die Verdrangung des L-Phe vom Carrier. SchlieBlich ist die Affinitat zur
organischen Phase aufgrund der kleinen Hydrathiille des lons héher als beim Ammonium.

Trotz dieser Vorteile kann beim Einsatz KCI nur ein Extraktionsgrad von 28 % erreicht
werden.

Der technische Einsatz der KCl-Extrakiphase in der Pilotanlage verlauft problemlos (Abb.
5-11). Es kommt zu keiner Eintribung der Phasen oder zu Phasenbriichen, und das
Experiment lauft sieben Stunden stabil. Die Analyse der Proben zeigt jedoch eine
Bilanzllicke von 20 % und damit eine unvolistandige Riickextraktion des L-Phe. Vermutlich
ist die Affinitdt zum Chlorid-lon in der wéBrigen Phase héher als zum DoEHPA in der
organischen'*. Daher kann die Aminoséure durch das Kalium nicht vom Carrier verdréngt
werden, was auch die geringen Exiraktionsgrade in satzweisen Extraktionen erkiért.

Fir einen technischen Einsatz kommt KCI wegen der unvollstindigen Regeneration des
Carriers damit nicht in Frage.

7.3.3 KOH

Beim Einsa}tz von KOH werden sehr hohe Extraktionsgrade gemessen. Der Effekt durch die
Kon;entratlonsénderung ist hier sehr deutlich. Mit ein molarer KOH werden 45 % und mit
zwei mq!arer 80 % rlckextrahiert. Die Ausbildung von Mikroemulsionen in der waprigen
Phase kénnte jedoch bereits hier auf Probleme beim technischen Einsatz hinweisen.

Beim Eins_atz__ in der Pilotanlage kommt es bereits zu Beginn des Experiments zu einer
starken Eintriibung der organischen Phase. Zwar kann der Niederschlag zunachst Uber
einen Zyklon abgetrennt werden, bildet sich im weiteren Verlauf jedoch neu und manifestiert
sich in Form eines schwerléslichen Gels. Dieses Gel kann durch Anderung der Temperatur
teilweise, jedoch nicht vollsténdig geldst werden. Die Analyse der Proben (s. Abb. 5-12)
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zeigt, daB3 zwar eine Extraktion, jedoch keine Riickextraktion statigefunden hat. Vermutlich
bleibt das L-Phe irrerversibel in dem Gel gebunden.

Bei den beobachteten Effekten handelt es sich um sogenannte Winsor Systeme', die
bereits 1987 von Kahlweit'** beobachtet wurden. Es werden drei verschiedenen Typen von
Winsor Systemen unterschieden.

Winsor 1: zweiphasig; Olphase neben Mikroemulsion,
Winsor 2: zweiphasig; waBrige Phase neben Mikroemulsion,
Winsor 3: dreiphasig; Ol, Mikroemulsion, wéBrige Phase.

Welches System vorliegt, wird durch die Salzkonzentration bestimmt. Erhéht man in Winsor
2 Systemen die Salzkonzentration weiter, kommt es zur Gelbildung. Nach Ausbildung
hochviskoser Gele kann die Hohlfaserextraktionsanlage nicht mehr betrieben werden und
muB aufwendig gereinigt werden, da sowohl Mantelraum als auch Hohlfasern verstopfen.
Fir den Einsatz von DoEHPA zur Schwermetallextraktion hat Geist'"
Konzentrationsbereiche zur Vermeidung von Winsor Systemen ermittelt. Unterhalb von
0,4 mol/l NaOH im Extrakt kommt es bei der Extraktion von Nickel zu keiner Ausbildung von
Winsor Systemen.

7.3.4 NaOH

Entsprechend den Daten zur Ausbildung von Winsor Systemen, kommt es bei satzweisen
Extrakiionen mit ein und zwei molarer Natronlauge zu Eintriibungen in den Phasen (s. Kap.
5.1.3). Die NaOH Konzentration hat keinen signifikanten EinfluB auf den Extraktionsgrad; es
werden Werte zwischen 60 % und 66 % gemessen.

Zur Vermeidung der Gelbildung™® wird in der Pilotanlage die Salzkonzentration drastisch
reduziert. Im Extrakt kommt 0,3 molare NaOH-Losung zum Einsatz. Abb. 5-12 zeigt den
Konzentrationsverlauf in den Phasen und die Massenbilanz wahrend des Experiments.
Wihrend der ersten Stunde arbeitet die Pilotanlage storungsfrei. Danach kommt es jeQOch
wiederum zu einer Eintriibung. Wie zu sehen ist, kann ab diesem Zeitpunkt kein verlaBlicher

MeBwert mehr ermittelt werden.

Entgegen den Angaben von Geist kommt es auch bei einer NaQH Konzen.’_tratlon unter
0,4 mol/l zur Ausbildung von Winsor Systemen. Das kann verschiedene Griinde haben.
Durch den hohen Volumenstrom in den Fasern werden immer wieder Fieal-dlonspartner an
die Phasengrenze herangetragen. Wenn die Ausbildung c}er Wlnsor Systeme
konzentrationsabhéngig ist, dann kann durch den Gegenstrombetrieb ein hoher Gradient
liber den gesamten Modul angeboten werden. So kann es auch unterhalb der angegebeneg
Grenzwerte zur Bildung von Mikroemulsionen unq Gelen kommen. Ein .ande_rer 'Grun.t
kdnnte die Vorbeladung der organischen Phase mit Phenylalanln - statt wie bei Geist ém
Nickel - sein. Aufgrund der Wechselwirkungen mit den funktionellen Gruppen der

Aminosaure und der tensidischen Eigenschaften kommt es schon eher zur

Emulsionsbildung.

ierigkei i i i dem Wege zu
Um den Schwierigkeiten beim Einsatz der basischen Extraktphaseq aus der
gehen, sollen irr? nachsten Kapitel die Beobachtungen beim Einsatz einer sauren

Extraktphase diskutiert werden.

7.35 HpSO,

saure zur satzweisen Riickextraktion kommt

im Ei ' i molarer Schwefel : ) .
Beim Einsatz von ein und zwel Die Extraktionsgrade liegen in  einem

es zu keiner Eintrlbung der Pi:asen.
zufriedenstellenden Bereich von ca. 65 %o.

Der Einsatz dieses Stoffsystems geig’g- in de1r
(s. Abb. 5-14). Die Extraktion verlauft tber 4%
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Form von Phasenbruch oder Emulsionsbildung. Die Permeabilitat Uber die Membran betrégt
7,7 ¢/m2h und der Stofflibergangskoeffizient B liegt bei 71,1*107 cm/s. Die Massenbilanz
kann mit 100 % geschlossen werden. Es treten also keine Produktverluste in der Extraktion
auf.

Entgegen der Ergebnisse der satzweisen Extraktionen kann im technischen MaBstab der
Stofflibergang durch eine Erhéhung der Gegenionenkonzentration sehr wohl verbessert
werden. Wie Abb. 5-17 zeigt, wird der Stoffiibergangskoeffizient durch eine Verdopplung der
H,S0O, Konzentration um etwa 20 % von 105*107 auf 128*107 cm/s erhéht. Der Grund dafiir
liegt wiederum im Gegenstrombetrieb der Extraktion. Im Gegensatz zur Emulsionsbildung
(s.0.) hat das hier jedoch den gewtinschten positiven Effekt. Durch den Gegenstrom bleibt
ein konstant hoher Gradient erhalten, so daB3 die héhere H,SO4 Konzentration auch Wirkung
in Form eines besseren Stofflibergangs zeigen kann. Die Reaktionsgeschwindigkeit wird
dadurch in Richtung der Protonierung des Carriers verschoben, so daf3 die Aminosaure
schneller vom D,EHPA verdrangt wird. Im Vergleich zur Verbesserung durch Erhéhung der
Carrierkonzentration ist dieser Effekt jedoch eher gering. Diese geringe Erhéhung zeigt, daB
die maximalen Konzentrationsgradienten an der Grenzschicht schon fast eingestellt sind.

Mit dem Extraktionsmittel DoEHPA in Kerosin und einer schwefelsauren Extrakiphase ist
das Stoffsystem fur die Hohlfaserextraktion im PilotmaBstab definiert. Im folgenden werden
die Hydrodynamik und die Einflisse auf den Stofflibergang diskutiert.

7.4 EinfluB der Hydrodynamik

Im untersuchten Konzentrationsbereich zeigen die Ergebnisse sowohl fiir die Protonen als
auch fur den Carrier eine Abhéngigkeit von der Konzentration und damit eine
Reaktionslimitierung fiir den Stofflibergang. Die Phenylalaninkonzentration hat im relevanten
Bereich keinen EinfluB auf den Stofflibergang und 4Bt fir die Extraktion eine
Transportlimitierung erwarten. Der EinfluB der Hydrodynamik wird daher in allen drei Phasen
untersucht. Dabei wird jeweils nur der Volumenstrom der betreffenden Phase variiert,
wéhrend alle anderen Parameter konstant sind.

Die Variation des Volumenstroms im Raffinat zwischen 160 I/h und 500 I/h zeigt bis 250 I/h
eine Abhangigkeit des Stoffilbergangs von der Hydrodynamik (s. Abb. 5-18). Oberhalb von
250 I/h ist diese Abhéngigkeit nicht zu erkennen. Vermutlich handelt es sich hier um den
Ubergangsbereich zwischen Reaktions- und Transportlimitierung.

Die Variation des Volumenstroms in der organischen Phase zeigt keinen Effekt auf den
Stofflibergang (s. Abb. 5-19).

Die Variation des Volumenstroms im Extrakt zeigt ebenfalls keinen Effekt.

Der Stofflibergang bei der Reaktivexiraktion kann durch Messungen der Kinetik in der
Ruhrzelle und in Hohifasermodulen untersucht werden.

7.5 Beschreibung des Stofflibergangs

Zur Beschreibung des Stoffilbergangs wird der Stofflibergangskoeffizient B (Gl. 2-34)
herangezogen, der sich aus der Konzentrationsénderung tiber der Zeit berechnen I48t.

7.5.1 Messung der Stofflibergangskinetik

Bei Messung der Stoffibergangskinetik in einer Rihrzelle nach Nitsch konnte fir die
Extraktion eine deutliche Transportlimitierung festgestellt werden. In Abb. 5-28 steigt f von
900*107 cm/s bei einer Rithrerdrehzahl von 100 min™' auf einen Wert von 2200*107 cm/s fir
200 min™ an. Im Gegensatz dazu ist die Rickextraktion eindeutig reaktionslimitiert. Im
untersuchten Drehzahlbereich andert sich der Stoffiibergangskoeffizient nicht.
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Berechnet man B aus den Ergebnissen in der Pilotaniage, bestétigen sich die Ergebnisse
aus der Ruhrzelle. Wie in Abb. 5-29 deutlich zu sehen ist, hat eine Variation der
Reynoldszah! im Extrakt von 10 bis 32 keinen Effekt auf B. Der Stoffubergang der
Ruckextraktion ist in diesem Bereich von der Hydrodynamik entkoppelt und damit
reaktionslimitiert.

Bei der Extraktion aus dem Raffinat verhélt es sich anders (s. Abb. 5-29). Bis zu einer
Reynoldszahl von 12 steigt der Stofflibergangskoeffizient bis auf 125*107 cm/s an. Eine
weitere Erhdhung des Volumenstroms hat keinen Effekt. Es handelt sich also um eine
Mischkinetik im Ubergangsbereich zwischen Reaktions- und Transportlimitierung.

Eine Variation der Strémung im Mantelraum und damit in der organischen Membranphase
hat nur einen marginalen Effekt auf den Stoffibergang (s. Abb. 5-29). Es ist davon
auszugehen, daB auch hier Reaktionslimitierung herrscht.

Die gemessenen Werte fir den Stoffiibergangskoeffizienten stimmen mit den Literaturwerten
tiberein. Fur die Extraktion von L-Phe in Hohifasern mit Aliquat 336 nennt Cardoso einen
Wert von B = 116*107 cm/s*. Mit dem gleichen Stoffsystem geben Escalante et al."
maximal 112*107 cm/s an. Fir Zitronenséure-Extraktionen wird bei Basu ein Wert von
1500*107 cm/s genannt®®. Der héhere Wert hat seine Ursache vermutlich in den héheren
Diffusionkoefizienten, die fiir Zitronensdure gemessen wurden. Bei der Extraktion von
Cadmium in Hohifasermodulen ist B noch héher. Daiminger fand fiir Cadmium einen Wert
von 200*10°5 cm/s™.

Die Untersuchungen in der Riihrzelle nach Nitsch und in der Pilotanlage liefern qualitativ die
selben Ergebnisse im Bezug auf die Kinetik der Reaktivexiraktion. Die quantitativen
Unterschiede in den Stoffiibergangskoeffizienten in Héhe von einer Zehnerpotenz zwische_n
den Untersuchungen mit (Pilotaniage) und ohne (Riihrzelle) Membran liegen ve'rmutlich_m
den langeren Diffusionswegen. Bei der membrangestlitzten Extraktion werden zu Jede( Seite
der beiden Phasengrenzilachen Grenzschichten etabliert. Aufgrund der laminaren
Verhéltnisse kénnen diese Grenzschichten durch eine ErhShung der Strdomungsgeschwindig-

keit nicht mehr abgebaut bzw. verringert werden.

Aufgrund der Erfordernisse einer dispersionsfreien Extraktion ist es jedo_ch nicht m'6glic_h, auf
eine Stiitzung der organischen Membran durch die Hohlfasern zu verzichten. Belm‘Em_satz
komplexer Stoffgemische in der Riihrzelle wiirde die Phasengrenze aufgrund der -medngen
Scherkrafte innerhalb klrzester Zeit von oberflachenaktiven Bestandteilen der
Fermentationsldsung belegt werden. Diese Adsorbatschichten fihren dann zur Hemmung

des Stofflibergangs'®.

Fir eine Erhohung der Extraktionsleistung hat das folgende Bedeutung. Wie gezeigt werden
konnte, ist die Extraktion von der L-Phe-Konzentration unabhangig und bis Re=12
transportlimitiert. Dariber hinaus kann der Stoffibergang durch die Hydrodyna_lmlk nicht
mehr verbessert werden. In der organischen Phase und im Eg(trakt ist das.MaX|mur.1_1 des
Stoffiibergangs durch Variation der Hydrodynamik bere_its errelc_ht. Eine weitere l_—:rhohung(;1
des Stoffilbergangs kann demnach nur durch eine Erhohung ger Catrier- lIJ)n

Gegenionenkonzentration oder durch eine VergrdBerung fjer Memb_ranﬂache erfolgen."ble
Untersuchungen zur Biokompatibilitat haben jedoch gezeigt, daB eine ‘Konzentratlop tber
20 %v/v Carrier sich negativ auf die Produktbildung guswxrlf_en yvurqe. Die Kon_zentra I?n an
H.SO4 im Extrakt kann aus Griinden der Materialbestandigkeit (Pumpen; Armaturen,

Hohlfasermodule) nicht weiter angehoben werden.

i iedli i [ i i i Verwendung
Die unterschiedlichen Extraktionsgrade In satzweisen Expgnmenfcen bei :

verschiedener Reinheitsgrade an D,EHPA (_Kap. 7.1.7) zeigen JedOChSelll?e' eg]fﬁﬁgz
Maglichkeit auf, wie der Stofflibergang maBgeblich verbessert werden kann. Solite in Zu n
neben D,EHPA auch das Monomer des Esters auf dem Markt erhaltllclz sein, kon[ltel_ Twand ie
optimale Mischung des Extraktionsmittels verwenden. Dadurch ware €S mdglich, den

Stoffiibergang erheblich zu steigern.
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Im Verlauf dieser Arbeit konnte die Permeabilitat in der Pilotanlage von einem Anfangswert
von ca. 6 g/m2h durch den Einsatz von hdher konzentriertem D,EHPA in der organischen
Membran und stdrkerer Gegenionenkonzentrationen bis auf einen Wert von 11 g/m2h
gesteigert werden. Insgesamt liegen diese Werte um Fakior 10 bis 20 Uber den
Literaturwerten fiir tragergestiitzte Filissigmembranen™®.

7.6 Modellbildung

Eine mathematische Beschreibung der Reaktivexiraktion ist laut Cardoso Uber die
Abhéngigkeit der Sherwoodzahl von der Reynolds- und der Schmidtzahl méglich. Cardoso
fand fiir die Reaktivexiraktion von Phenylalanin mit Aliquat 336 und inversen Micellen im
Extrakt folgende Abhéangigkeit (vergl. Kap. 2.10):

Sh = 0,03 Re®® S¢%%

Der Stofflibergang bei der Reaktivextraktion von L-Phe in Hohlfasermodulen flr einen
Do.EHPA Anteil von 10 %v/v kann in dieser Arbeit liber die gesamte Anlage mit

Sh = 0,027 Re™'® 5¢0

beschrieben werden. Der um Faktor vier kleinere Exponent der Reynoldszahl resultiert aus
den Versuchsbedingungen. Da Cardoso fur die Extraktion ein System aus inversen Micellen
einsetzt ist der konvektive Anteil und damit der EinfluB der Reynoldszahl hier wesentlich
gréBer. Die Ergebnisse in Kap. 5.3 zeigen, daB im untersuchten Bereich der Reynoldszahlen
nur die Hydrodynamik im Raffinat EinfluB auf den Stofflibergang hat. Cussler et al.'®® haben
bei der nicht integrierten Extrakiion von Penicilin G dasselbe beobachtet. Durch eine
Erhdhung der Carrierkonzentration auf 20% D,EHPA kénnen bei gleichen
Stromungsverhélinissen die Gradienten verandert werden, so daB ein verbesserter
Stofflibergang resuliiert:

Sh = 0,035 Re™'® S¢%%,

Die Schmidtzahl flir das betrachtete System betrégt 1675 und liegt in dem von Levenspiel
angegeben Bereich'®'.

Die Verénderung der Gradienten und der damit verbesserte Stoffilbergang duBert sich in der
Anderung des Multiplikators von 0,027 auf 0,035. Durch die steileren
Konzentrationsgradienten wird eine Verschiebung der Reaktionszone in der
Phasengrenzflache bewirkt. Dadurch kommt es zu einem schnelleren Stofflibergang. Diese
Steigerung durch Anderung der Gradienten wird von Levenspiel™ durch einen
Enhancementfakior beschrieben. Der Enhancement- oder Beschleunigungsfaktor ist das
Verhaltnis von Stofflibergang mit Reaktion zum Stoffilbergang bei physikalischer Extraktion.
In Abb. 5-31 ist die hohe Ubereinstimmung zwischen den gemessenen und berechneten
Werten flir B zu erkennen. Die Reaktivextraktion von L-Phe in Hohlfasermodulen I&Bt sich
demzufolge mit einer einfachen Korrelation Sh = a Re® Sc® beschreiben und modellieren.

Das vorliegende Modell beschreibt mit einer ausreichenden Genauigkeit die Abhéngigkeit
des Stoffiibergangs von der Hydrodynamik. Der Multiplikator ist mit wenigen Experimenten
im LabormaBstab fiir verschiedene D,EHPA Konzentrationen bestimmbar. Mit der
Berechnung der Sherwoodzahl aus Re und Sc, ist der Stofflibergangskoeffizient leicht
zuganglich. So kann der optimale Betriebspunkt (gréBtmdglicher Stofflibergang bei kleinstem
Volumenstrom) schnell und zuverlassig bestimmt werden. Im Gegensatz zu den in der
Literatur gezeigten Modellansétzen's¥5¥/ 154185186187 ging  fiyr  dieses Modell weniger

Anpass:ungsparameter und damit weniger Experimente nétig. Ein weiterer groBer Vorteil ist
der geringe rechentechnische Aufwand.

7.7 Aufkonzentrierung und weitere Verfahrensschritte

Die Méglichkeij: der Aufkonzentrierung von Phenylalanin aus wéBrigen Modellldsungen und
aus Fermentationspermeat wird anhand von Extraktionen im PilotmaBstab demonstriert. In
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Abb. 5-25 wird eine waBrige Modellldsung eingesetzt. Ausgehend von 80 | Raffinat mit einem
L-Phe Gehalt von 1% (entspr. 10 g/l), kénnen im Verlauf von 9 Stunden 4 g/l abgetrennt
werden. Diese 4 g/l werden im Extrakt (V = 8 I) aufgenommen und bis auf 40 g/l konzentriert.
Ein Konzentrationsfaktor von 10 ist also ohne weiteres méglich. Die Permeabilitat betragt
dabei 10 g/m2h.

Ob diese Ergebnisse auch mit Permeat aus realen Fermentationsprozessen reproduzierbar
sind, wird in Abb. 5-26 gezeigt. Ausgehend von 40 | Permeat (= Raffinat) mit einem L-Phe
Gehalt von 2,2 % (entspr. 22 g/l), werden innerhalb von 13,5 Stunden 14 g/l abgetrennt. Im
Extrakt wird die extrahierte Menge auf 82 g/l aufkonzentriert. Das entspricht einem
Konzentrationsfaktor von 6. Die Permeabilitdt und damit die Trennleistung dieses
Experiments liegt bei 10 g/m2h. Eine Elemantaranlyse des Exirakis zeigt, daB 97 % der
iibergegangenen lonen L-Phe-lonen sind. Dieser hohe Wert konnte von Stuckey et al."® bei
der nicht integrierten L-Phe Extraktion mit Aliquat 336 selbst bei sehr hohen
Aminoséaurekonzentrationen im Raffinat nicht erreicht werden.

Mit 82 g/l in schwefelsaurer Losung ist eine Prazipitation des Produkts leicht méglich. Nach
Fallung der Aminoséure durch pH-Wert-Verschiebung, wird der Kristallbrei zum Trocknen
lyophilisiert. Eine Analyse der trockenen Substanz auf anorganische und biogene
Komponenten zeigte eine Reinheit von >99%. Aus dem Exirakt des
Demonstrationsexperiments (s. Kap. 5.5) konnte so im Kilogramm MaBstab hochreines L~
Phenylalanin gewonnen werden. Der L-Phe-Gehalt in der Mutterlauge ist am Auslauf ca.
5g/l. Das entspricht den Werten, die in der Literatur fir die Fallung von Aminosauren

genannt werden'®,
7.8 Ausbeute des integrierten Verfahrens

Da der gesamte Inhalt des Fermenters im Kreis gefahren wird, treten kein? P_roduktyer]uste
auf. Eine Abreicherung aus der Fermentationslésung ist bis auf ca. 1 g/l mpghch._Bel einem
Gesamtprodukttiter von ca. 30 g/l liegt die Ausbeute der Reaktivextrak'tlon bei ungeféhr
97 %. Bei der Prazipitation des L-Phe kann bis auf einen Gehalt von 5 g/llin dgr Mptterlauge
das gesamte Phenylalanin abgetrennt werden. Ausgehepd von d_er Konzentration im Exirakt
(82 g/l) ergibt sich die Ausbeute von 94 %. Da die Reaktlvextraktlo_n verlustfrei arbeitet, kann
dafir eine Ausbeute von 100 % angenommen werden. Die ngsa'mtausbeute Qes
entwickelten Aufarbeitungsprozesses liegt damit bei 5_91 %. Physn!fahsch solite eine
Aufkonzentrierung im Extrakt bis 100 g/l moglich sein. Mit diesem Wernt lqge d;e theoretische
Ausbeute der Prazipitation bei 97 % und die des gesamten Verfahrens bei 94 %.

Rechnerisch 148t sich die Ausbeute demnach mit folgender Formel berechnen:

__ | CL-Phe,gesamt -1 . CL—Phe,Extrakt—5
Yo CL-Phe,gesamt CL—Phe,Extrakt
dabei beriicksichtigt der erste Term die Abreicherung der Fermentationsiosung und der
zweite die Prazipitation.
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Abb. 7-7: Abhangigkeit der Gesamtausbeute von der Produktivitat der Fermentation

Eine wesentliche Verbesserung ist aufgrund physikalischer Grenzen nur durch die Erhéhung
der Gesamtproduktivitat des Fermentationsverfahrens méglich. In Abb. 7-7 ist die mdgliche
Gesamtausbeute Y des entwickelten Verfahrens in Abhéngigkeit des Produkititers
aufgetragen. Mit ,real sind Berechnungen fir eine Extrakikonzentration von 82 g/l, mit
stheoretisch® fiir 100 g/l gemeint. Es ist deutlich zu erkennen, daB eine weitere Steigerung
des Produkititers nicht unbedingt eine direkte Erhéhung der Ausbeute zur Folge hat. Wenn
man bedenkt, wieviel Kosten und Zeit fiir eine Erhdhung des Titers um wenige Gramm nétig
sind, muB3 im Einzelfall inimer abgewogen werden, ob sich dieser Aufwand lohnt. Anhand
von Abb. 7-7 wird einer der groBen Vorieile der integrierten Extrakiion deutlich. Die
Gesamtausbeute des Prozesses ist von der Produktkonzentration weitgehend entkoppelt. So

kann die Aufarbeitung in weiten Konzentrationsbereichen an die Produktivitit des
Fermentationsverfahrens angepaf3t werden.

7.9 biologische Eifekte des Phosphorséaureesters

Die Erhohung der Produktivitdt von E. coli Zellen durch den Eintrag eines organischen

Reagenz ist ausgesprochen ungewdhnlich. Zur Erkldrung dieser Effekte sollen folgende vier
Hypothesen aufgestellt werden, um sie im AnschluB zu diskutieren.

1. D2EHPA erhoht die Phosphatzufuhr
2. D;EHPA komplexiert Metallionen
3. D:EHPA wirkt als Detergenz

4. D.EHPA wirkt als aktiver Transporter tiber die Zellmembran
zu1.  DEHPA erhoht die Phosphatzufuhr

D.EHPA st ein Phosphorsdureester. Wenn die Zellen die 2-Ethylhexyl-Seitenketten
abspalten kénnen, liegt ortho-Phosphat vor. Der D,EHPA Puls in den Schittelkolben
entspricht einer um 12% gesteigerten KH.PO4-Zugabe. Der Phosphorbedarf von Bakterien
laBt sich abschatzen: Bakterien enthalten durchschnittlich 1,5% Phosphor'”2. Zur Produktion
von 40 gI" werden demnach 19,37 mmol/l Phosphor benétigt, dem steht eine Zugabemenge
von 22,04 mmol/l im Medium gegeniber. Allerdings bezieht sich der zitierte Wert fiir den
Phosphorgehalt von Bakterien nicht auf produzierende Organismen. Fir die Uberproduktion
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von L-Phenylalanin ist der Energiebedarf der Zelle gesteigert'®, so daB die zugegebene
Phosphatmenge limitierend wirken kénnte.

Der Einflu3 auf eine Phosphatlimitierung und mdgliche Transportmechanismen wird in pH
geregelten Schiittelkolben untersucht (s. Kap. 5.4.3). D,EHPA wirkt den hier erhaltenen
Ergebnissen zufolge nicht {iber einen zusatziichen Phosphateintrag auf die Zellen. Die
Produktivitat mit Phosphatzugabe ist geringer als die der Referenz. Hypothese 1 scheint
demnach nicht zuzutreffen.

zu2. D,EHPA komplexiert Metallionen

D.EHPA ist ein Komplexbildner fiir Schwermetalle. Die Komplexierung von Metallen aus dem
Medium mit anschlieBender, gleichgewichtsabhéngiger Lésung der Komplexe kann fiir die
Mikroorganismen zu einer verbesserten Versorgung mit Metallen iiber den gesamten
Fermentationszeitraum fUhren. Aufgrund der biologischen Aktivitat kommt es zu standigen
Veranderungen der Medienzusammensetzung nach Beginn der Fermentation, was z.B. ein
Ausfallen der Salze oder eine Reduzierung der Metallionen zur Folge haben kann, so daB
diese fur die Mikroorganismen nicht mehr zur Verfiilgung stehen. Eisen wird z.B. nur als Fe®*
aufgenommen, unter reduzierenden Bedingungen ist es fir die Mikroorganismen nicht
verflgbar.

In Abb. 5-40 ist zwischen der Referenz, der Phosphatzugabe und der sukzessiven D,EHPA
Zugabe kein signifikanter Unterschied zu erkennen. Lediglich die Fermentationen mit einem
D,EHPA Puls zeigen eine tendenzielle Erhdhung des Produkititers. Eine Komplexierung von
Metallionen fihrt bei einer pulsartigen D;EHPA-Zugabe zu einer ausreichenden Versorgung
mit Spurenelementen bis zu einem spéten Zeitpunkt der Fermentation. Mit sukzessiv
zugegebenem D,EHPA ist die Versorgung der Organismen schlechter, weil viele Metallionen
nicht mehr in einer fir die Organismen zugénglichen Form vorliegen, wenn das D,EHPA
zugegeben wird. In den Ansatzen ohne D,EHPA-Zugabe ist die Metallverfigbarkeit am
getingsten, dadurch kann die allgemeine Enzymaktivitat gesenkt werdgn, SO _giaB nur
geringere Produkttiter erreicht werden. Hypothese 2 kdnnte demzufolge eine Erkiarung fir
die héhere Produktivitat sein.

zu3. D,EHPA wirkt als Detergenz

Durch die Einlagerung in die Zellmembran kann das D,EHPA eine detergente Wirk"ung
entfalten’. Es kann Proteine aus der Membran Idsen. Durch die erhdhte

Membranpermeabilitat konnte das L-Phenylalanin dann besser aus der Zelle diffundieren.
zu 4. D.EHPA wirkt als aktiver Transporter Uiber die Zellmembran

Die aktive Transportwirkung konnte D,EHPA auch in der Lipidc;lop_pelschicht der Zellen
entfalten, also ein Transport von der zellinternen, wéBrigen Matrix Uber eine hydrophobe

Phase in das umgebende wé&Brige Medium durchfihren.

For di hesen 3 und 4 muB eine zellinterne Akkumulation des L-Phenylalanins
vorliecggn.H I%I)Fi)eoste Akkumulation kann zur Schéadigung der Zellstruktur_en durch ausgefallgne
Phenylalaninkristalle fihren, vielleicht findet bei hqheq Kpn:zentrat!onen aber auch elc?e
Inhibierung der DAHP-Synthase statt. Die Produktivitét wird in jedem Fall gesenkt. Dgrci,: ie
Zugabe von D.EHPA wird der Konzentrationsgradient verringert, das L-Phenylalanin kann

aus der Zelle diffundieren.

Um eine Veranderung des L-Phenylalaninexports der Zellen erkennen zu konne’p, wurde von
allen A?usé‘\tzen ein dellaufschluB durchgefihrt (s. Abb. 5-41). In Kgntrollansatzeiw k.ong?e
gezeigt werden, daB im Medium gelGstes L~Phenylalaq!n zu weniger als 0,15% |tn ie
Perchlorsiurephase (bertritt. So 1aBt sich dgs Verhaltnls von interner ‘i;{kex erger
Konzentration bestimmen. Dieses Experiment 1aBt keine Schlqsse al{f dre_ i tIJIngt ; :r
Akkumulation von L-Phenylalanin in den Zgllgn Zu, .well dafu;3 ddlezzlil é?uiw erem
Metabolitkonzentration gemessen werden muB. Fur ihre Bestimmung .mrt: A as et

bekannt sein, dieses wurde im Zuge der durchgefiihrten Expetimente nicht bestimmt.
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D,EHPA scheint, wie Abb. 5-41 zeigt, auf die Membran zu wirken. Das Verhéltnis der
internen zur externen L-Phenylalaninkonzentration ist am Fermentationsende ca. 15%
niedriger, wenn D,EHPA in die Kolben gegeben wurde. Ohne Carrier akkumuliert das
Phenylalanin in den Zellen und kann zu einer Senkung der Produktivitat flhren. Der
Phosphorséureester bewirkt eine ausgeglichenere Verteilung der Aminoséure zwischen
zellexternem und ~internem Raum.

Bei einer Erhdhung der Membranpermeabilitat ist eine Schéadigung der Zellen in den
Ansétzen mit pulsartiger D.EHPA-Zugabe zu erwarten, denn zum Zeitpunkt der Zugabe war
die Biomassekonzentration gering (< 10 g/l). Die Mikroorganismen werden durch einen
D.EHPA-Puls dieses Volumens aber nicht beeintrachtigt. Die hier dargestellten Ergebnisse
lassen in Kombination mit den Ergebnissen der vorangegangenen Experimente vermuten,
daB ein Schwellenwert fir die D.EHPA-Zugabe existiert, bei dessen Uberschreitung ein
negativer Effekt auf Wachstum und Produktbildung ausgelbt wird. Die Ergebnisse aus Abb.
5-35 lassen vermuten, daf3 dieser Schwellenwert oberhalb einer Konzentration von 20 %v/v
liegt. Wahrscheinlich ist die detergente Wirkung des Esters ab dieser Konzentration so stark,
daB3 die Zellwande ihre Funktion nicht mehr erfllien kénnen.

Die oben genannten Ergebnisse deuten darauf hin, daf3 die detergente Wirkung des Carriers
die Permeabilitdt der Zellwand erhoht. Damit ware auch mit Hypothese 3 eine Erklarung
moglich.

Gegen die Giltigkeit von Hypothese 4 spricht das Absterben der Zellen bei zu hohen
Konzentrationen.

Die Effekte des Carriers auf die Bakierien im Zusammenhang mit den hier diskutierten
Hypothesen lassen folgende Vermutung zu:

Der Carrier wirkt als Siderophor und komplexiert Schwermetalle (Hypothese 2) oder;

Die Permeabilitat der Zellwand wird durch den Carrier erhéht, so daB die zellinterne L-Phe-

Konzentration sinkt (Hypothese 3). Es kénnte sich jedoch auch um synergistische Effekte
aus den Hypothesen 3 und 4 handein.

Diese Theorien sollen nach wie vor nur als Thesen verstanden werden, da signifikante

experimentelle Beweise fehlen. Die weitere Untersuchung der Carriereffekte werden in einer
eigenen Arbeit behandelt und ausfiihrlich diskutiert'®2.

7.10 Demonstrationsexperiment zur integrierten Produktabtrennung

Das l;)emonstrationsexperiment zur integrierten Produktabtrennung im PilotmafBstab sollte
a!s eine Machbarkeitsstudie verstanden werden. Es gilt, die entwickelte Technologie an
einen realen FermentationsprozeB anzuschlieBen und die im Vorfeld untersuchien

Wechselwirkungen zu Gberprifen. Die Ergebnisse des Experiments sind in Kapitel 5.5
zusammengefaf3t.

Das Demonstrationsexperiment ist als Erfolg zu werten. Die Aufkonzentrierung des L-Phe
aus der Fermentation hat sehr gut funktioniert. Eine direkte Riickfilhrung des Raffinats in den

Fermenter ist ohne Sterilitatsprobleme oder negative Effekte durch den Eintrag organischer
Substanzen maoglich.

Die produzjerte Gesamtme?nge an Phenylalanin kann im Vergleich zur Referenz um Faktor
3,75 gesteigert werden. Diese hohe Steigerung 1&Bt sich nicht mit den genannten Effekten
durch des D.EHPA erkldren. Statt dessen liegt der SchluB nahe, daB eine

Produkt!nhibierung .durch das Phenylalanin in der Referenzfermentation durch die integrierte
Aufarbeitung reduziert und daher durch die Organismen mehr produziert wird.

Diese hohere Produktbildungsrate zeigt sich in der nicht mehr ausreichenden spezifischen
Extraktionsausbeute von 0,6 (s. Abb. 5-43). Fir einen nicht integrierten Ansatz —ohne die
positiven Effekte der Produktabtrennung- ware die Trennleistung ausreichend. Durch die
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integrierte Abtrennung des L-Phe ist jedoch die Produktivitit soweit erhéht, daB um etwa
40 % groéBere Trennleistungen bendtigt wiirden.

Der eingesetzte Escherichia coli Produktionsstamm sollte jedoch, aufgrund der genetischen
Modifikationen, keine Sensitivitat fir L-Phe aufweisen. Untersuchungen im Institut flr
Biotechnologie haben jedoch gezeigt, daB3 dieses Expressionssystem bereits durch 3 g/l L-
Phe im Medium auf 30 % seiner Aktivitét inhibiert wird'®, Es handelt sich demnach trotz der
genetischen Modifikationen um einen L-Phe sensitiven Organismus. Die positiven Effekte
der integrierten Aufarbeitung auf Produktivitdt und Selektivitat sind somit tatséchlich auf eine
Vermeidung der Produktinhibierung durch L-Phenylalanin zurtickzufiihren.

Ein wichtiges Ziel dieser Arbeit konnte damit durch das Demonstrationsexperiment erreicht
werden. Durch integrierte Ansatze lassen sich Produktinhibierungen vermeiden oder
mindestens reduzieren. Es ist also moglich, durch die Art der Aufarbeitungssirategie die
Raum-Zeit-Ausbeute einer Fermentation erheblich zu steigern.

Fir Okonomische Betrachtungen ist jedoch auch die erhebliche Steigerung der
Glucoseselektivitat von entscheidender Bedeutung. Eine Steigerung von 4 % auf 20 % um
Faktor funf steigert die Wirtschaftlichkeit des Gesamtprozesses erheblich. Der Grund fur die
erhohte Selektivitat konnte in der Abtrennung des L-Phe aus dem Fermenter zu finden sein.
Dadurch ist die zellexterne Konzentration geringer und das gebildete L-Phe kann besser aus
den Zellen heraus diffundieren. Trotz der hohen Membrankosten und der aufwendigen
Anlagentechnik kénnte das entwickelte Verfahren aufgrund der hohen Selektivitat und
Produkireinheit und durch die Einsparung von ProzeBschritten bei hohen Ausbeuten eine
dkonomisch sinnvolle Alternative zu etablierten Industrieprozessen darstellen.
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8 Zusammenfassung und Ausblick

Die membrangestitzte Reaktivextraktion in Hohlfasermodulen ist als integrierte
Produktabtrennung im PilotmaBstab etabliert worden. Dabei sind maximale Trennleistungen
von 11 g/m2h Uber die Hohlfasermembran erreichbar. Der Extraktionsprozef3 ist Uber eine
einfache Beziehung der Sherwoodzahl (Sh) in Abhéngigkeit von Reynolds- und Schmidtzahl
(Re, Sc) mathematisch zu beschreiben.

Sh = 0,03 Re®*® 5%

Anhand dieses Modells kénnen Einflisse der Hydrodynamik flir Auslegungsprozesse
abgeschétzt werden. Es laBt sich der Stofflibergangskoeffizient B in Abhangigkeit der
Reynoldszahl berechnen. Die berechneten Stoffiibergangskoeffizienten stimmen mit den
experimentell ermittelten Werten weitgehend Uberein. Im Vergleich zu Literaturdaten liegen
die in dieser Arbeit erreichten Werte fiir B in der selben GréBenordnung. Im Maximum sind
sie jedoch um etwa 10 % hoher.

Ein biokompatibles Stoffsystem, bestehend aus Extraktions- (Di-2-ethylhexylphosphorséaure,
D:EHPA) und Ldsungsmittel (Kerosin), mit ausreichenden Extraktionsleistungen fiir L-Phe
steht zur Verfiigung. Die Toxizitatsschwelle des Extraktionsmittels liegt dabei oberhalb
20 %v/v. Unterhalb dieses Grenzwerts hat der Eintrag des Carriers in die Fermentation einen
positiven Effekt auf die Produktbildung, der jedoch in dieser Arbeit nicht vollstiandig
aufgeklart werden kann.

Eine reversible Extraktion mit vollstandiger Carrierregeneration wird durch den Einsatz von
Schwefelséureldsung als Extrakiphase erreicht. Mit dieser Extraktphase ist ein stabiler
Betrieb der Pilotanlage iber mindestens 50 Stunden ohne Phasenbruch méglich.

Mit der membrangestiitzten Reaktivextraktion kann L-Phenylalanin aus Fermentations-

permeat im PilotmaBstab bis mindestens 82 g/l aufkonzentriet werden. Der maximal
erreichte Konzentrationsfaktor liegt bei 10.

Die Abtrennung von Phenylalanin aus Fermentationspermeat mittels Reaktivextraktion zeigt
eine so hohe Selektivitat, daB der L-Phe-Anteil im Extrakt bei 97 % liegt.

Die Préazipitation des aufkonzentrierten Phenylalanins aus dem Extrakt liefert eine weiBliche
Trockensubstanz mit einer Reinheit von Gber 99 %.

Mit der entwickelten Technologie kann im PilotmaBstab aus laufenden
Fermentationsprozessen L-Phenylalanin im Kilogramm MaBstab abgetrennt und prazipitiert
werden. Der Aufarbeitungsproze besteht damit aus nur drei Einzelschritten. Durch die
integrierte Produktabtrennung wird die Produktivitat der Fermentation um Faktor 3,75 erhdht.

Mit dem entwickelten ProzeB steht ein technologisches Werkzeug zur Verfligung, mit dem
ein Vielzahl von biotechnologisch hergesteliten Produkten kontinuierlich abgetrennt werden
konnen. Neben den Mdglichkeiten zur Aminoséureabtrennung finden sich in der Literatur
Hinweise auf Mdglichkeiten zur Prozessierung wesentlich wertvollerer Produkte. So kann
beispielsweise fermentativ hergestelltes Shikimat'® durch Reaktivextraktion®® mit

Tridodecylamin selektiv abgetrennt werden. Shikimat liegt im Weltmarktpreis um etwa Faktor
hundert tber L-Phenylalanin.

Die beim Einsatz der verschiedenen Extraktionsmittel beobachtbaren toxischen Effekte
kénnten durch geeignete genetische Verénderungen des Expressionsystems umgangen
werden. So modifizierte I6sungsmittelresistente E. coli werden bereits eingesetzt'®. Damit
wére es moglich, selektive Extraktionsmittel fiir andere Moleklilklassen zu verwenden, deren
integrierter Einsatz zur Zeit aus Griinden der Biokompatibilitat nicht denkbar ist.
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Ein weiterer vielversprechender Einsatzbereich ist die Racematentrennung von chemisch
synthetisierten Aminosauren. Aus Phenylalanin-lsomeren-Gemischen konnten durch
Reaktivextraktion mit Kupfer-2-N-decyl-L-hydroxyprolin Enantionselektivitaten von bis zu 2,4
und A%gbeuten von 80% erreicht werden'®. Ahnliche Angaben finden sich auch fir
Leucin ™.

Mit der vorliegenden Arbeit kann die simultane Produktabtrennung aus
Fermentationsprozessen mit direkter Raffinatrickfuhrung erstmalig im PilotmaBstab gezeigt
werden. Aufgrund des groBBen Potentials dieser Technologie ist sie daher bereits zum Patent
angemeldet worden'™.

In zuklnftigen Arbeiten sollten die Eifekte des Phosphorsaureesters auf die Biokompatibilitat
naher betrachtet und verstanden werden. Eine weitere Erhéhung der Extraktionsleistung
sollte untersucht werden. Dabei kénnten Gemische aus Di-2-ethylhexylphosphorsaure und
Mono-2-ethylhexylphosphorsédure zum Einsatz kommen.

Um das vielversprechende Potential der integrierten Produktabtrennung  mit
Reaktivextraktion weiter auszuloten, ist die Untersuchung anderer Fermentationsprodukte
mit potentiell inhibierenden Eigenschaften ein interessantes Thema flir folgende Arbeiten.
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9 Anhang

9.1 Ergebnisse der Durchlaufexperimente

Die Konzentrationsénderung ist bei einmaligem Durchlauf durch den Modul sehr klein. Die
gemachten Annahmen zur Modellierung des Stoffiibergangs sind damit richtig (vergl. Kap.
2.10). Der Volumenstrom der waRrigen Phasen betragt in Abb. 9-1 501I/h. Die

Konzentrationsénderung bei einem einmaligem Moduldurchlauf betrégt demnach 0,8 g/l bis
1,5 g/l

100
<
9 75
& T
= I
e I
= J—
5 !
o9
[74]
[ =g
?
=
o
% 25
w Extraktion von L-Phe im Raffinat / einmaliger Durchlauf

Konz.-énderung tiber den Modul: 0,79/ - 1,5 g/l
Volumenstrom: 50 I/h
0 1 1 I 1 1 1 T
0 20 40 60 80 100 120 140
Zeit [min]
Abb. 9-1: Extraktionsleistung bei einmaligem Durchlauf des Moduls, im Raffinat wurden bei

pH 6,5 10 g/l L-Phe vorgelegt
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9.2 Beladungsdiagramme fir verschiedene DoEHPA-Anteile

Neben dem in Abb. 5-9 gezeigten Beladungsdiagramm wurden fiir weitere Gehalte an
DoEHPA die Sorptionsisothermen berechnet.

Far Abb. 5-9 soll anhand der folgenden Beispielrechnung der Rechenweg verdeutlicht
werden. Die experimentellen Bedingungen bei denen die Rechenwerte ermittelt wurden sind:
pH 5,9; 10% D-EHPA; 10 g/l L-Phe.

GeméB Gl. 2-27 148t sich die Gleichgewichtskonstante aus dem L-Phe-Gehalt in waBriger
und organischer Phase und der Gleichgewichiskonzentration an Protonen (aus
Gleichgewichts pH in waBriger Phase) und der Menge an unbeladenem Carrier in der
organischen Phase berechnen.

¢l Forg) - ¢ [H2]" _ 228mmol/1-203mmol /1 _

. 4n-3
Koes = clFa)- ¢lCHog]”  37.2mmol/1- 278 4mmol /1 410

GemaB GI. 2-28 ist es moglich aus der Gleichgewichtskonstanten, der Protonenkonzentra-
tion und der Menge an unbeladenem Carrier den Verteilungskoeffizienten D zu berechnen.

_ clCH]" a3 2784mmol /1 _ clCn Forg)
P = Koes: e A0 e mmo 71~ % ¢ [Feol”

Der Verteilungskoeffizient ist definitionsgemaB die Konzentration des Wertstoffs in der
organischen Phase im Verhaltnis zu der in der waBrigen Phase.

Bei bekanntem D [&Bt sich flir angenommene L-Phe Konzentrationen in einer der b__eiden
Phasen die dazugehorige Gleichgewichiskonzentration in der anderen Phase apscha_tgen.
Im Folgenden sind die Beladungsdiagramme die sich aus den . jewelhggn
Verteilungskoeffizienten ergeben, flr 5 %v/v, 20 %v/v und 30 %viv DoEHPA in Kerosin
abgebildet.

50
40 fores
=)
[e]
2 %0
E
2
o
2
T, 20 :
o &
10 -
g .‘V" iy . Y
- f‘f’;Gleichgewichtskuwekn\fi)lﬁ5%_C§r[qerantgx[ — pHi2
* k } 8 100 120 140 160 180

0 2 1 60
¢ [Phelaq [mmol/l]

Abb. 9-2: Beladungsdiagramm fiir einen D.EHPA Anteil von 5 % bei pH 12; 9,5; 7,3; 5,9 und 2
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¢ [Phe]org [mmol/]

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180
¢ [Phe]aq [mmol/i]

Abb. 9-3: Beladungsdiagramm fiir einen D,EHPA Anteil von 20 % bei pH 12;9,5;7,3; 5,9 und 2

¢ [Phe]yrg [mmol/l]

20 40 60 80 100 120 140 160 180
¢ [Phejaq [mmol/]

Abb. 9-4: Beladungsdiagramm fiir einen D,EHPA Anteil von 30 % bei pH 12; 9,5; 7,3; 5,9 und 2
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9.3 Medien und Lésungen

9.3.1.1 Stammldsungen der Salze

MgSO,*7 H,O 300 g/l
CaCl,*2 H.0O 15 g/l
KH2PO, 150 g/l
KoHPO, 600 g/l
NaCl 100 g/l
(NH4)2S0, 250 g/l
FeS0,*7 H,O/Na-Citrat 7,5/100 g/l
Vitamin B1 (Thiamin*HCI) 19/l
Glucosemonohydrat 550 g/i
Ampicillin 0,1 mg/ml

Die Salze wurden in bidestilliertem Wasser geldst und bei Raumtemperatur gelagert. Die
Eisensulfat-Natriumcitrat-Lésung wurde dunkel aufbewahrt, die Thiaminstamml6sung wurde
bei 4°C gekihlt. Die Glucose wurde autoklaviert und ebenfalls gekihit. Das Ampicillin wurde
vor jedem Versuch frisch angesetzt und Uber einen Steriffilter ins Medium gegeben.

9.3.1.2 Spurenelementestammiosung

AIQ(SO4)3*1 8 H.O 0,003 g/I
Co0S0,*6 H,O 0,00105 g/l
CUSO4*5 H.O 0,00375 g/l
HBO, 0,000775 g/l
MnCl,*4 H,O 0,03 g/l
Na,MoO,*2 H,0O 0,0045 g/l
NiSO4*3 H,O 0,003 g/l
ZnS04*7 HO 0,0225 g/l

Die Spurenelemente wurden gemeinsam in bidestilliertem Wasser gelost und bei
Raumtemperatur gelagert.
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9.3.1.3 Vorkulturmedium

[Mi]stammissung/[lMedium [9/Mvorkuttur
MgS04*7 H20 1 mll 0,3
CaCL2*2 H20 1 mii 0,015 g/l
KH2PO4 20 mi/l 39/
K2HPO4 20 ml/l 12 g/l
NaCl 1 mi/l 0,1 g/l
(NH4)2504 20 ml/ 5g/
FeS04*7 H20/Na-Citrat 10 mi/l 0,075/ 1 g/l
Spurenelementeldsung 1 mi/ -
Vitamin B1 (Thiamin*HCIl) 5 ml/l 0,005 g/I
L-Tyrosin - 0,08 g/l
Glucose 11,25 mi/l 0,562 g/t
Ampiciliin 0,75 ml/l 0,075 g/i

Um das L-Tyrosin in der Salzidsung zu Idsen, muf3 diese einige Zeit geriihrt werden. Das
Medium wird so auf Erlenmeyerkolben verteilt, daB diese zu 10% gefiillt sind, und kann dann
autoklaviert werden. Da die Glucose und das Ampicillin nicht hitzestabil sind, werden die
Lésungen vor dem Animpfen der Vorkultur steril hinzufiltriert.

9.3.1.4 Hauptkulturmedium

[M]stammissung/[medium [9/1Medium
MgS0,*7 H,O 10 ml/l 3g/
CaCLy*2 H,0 1mi/l 0,015 g/l
KH,PO, 20 mi/l 3 g/l
NaCi 10 ml/l 19/
(NH,4)2S0, 20 mi/i 1 g/
FeS0O4*7 H,O/Na-Citrat 15 ml/ 0,1125/ 1,5 g/l
Spurenelementelésung 1,5 mi/l -
Vitamin B1 (Thiamin*HCI) 0,075 ml/l 0,075 mg/l
L-Tyrosin - 0,24 g/l
Glucose 30 mi/l 15 g/l

Alle Komponenten wurden geldst und durch einen Sterilfilter in den zuvor autoklavierten
Fermenter gepumpt. Der pH-Wert wurde mit Hilfe der pH-Regelung des Fermenters auf 6,5

:{i}nggstellt. Die angegebenen Medienkonzentrationen beziehen sich auf das inokulierte
edium.

9.3.1.5 Zulaufmedium 1
Glucosemonohydrat 770 g/l

In den Versuchen in der Schittelkolbenanlage wurde eine Glucoselésung mit 550 g/l
Glucosemonohydrat verwendet.

132



Anhang

9.3.1.6 Zulaufmedium 2

L-Tyrosin 25 g/l

Ammoniaklosung 25% 200 mi/

Das L-Tyrosin wurde in der Ammoniakldsung und Wasser gelést. Vor Gebrauch wurde es in
die zuvor autokiavierte Zulaufflasche geflilit.

9.3.1.7 Lauge
Fir die pH-Regelung wurde 25%ige Ammoniaklidsung (autosteril) verwendet.

9.3.1.8 Antischaummittel

Um eine zu starke Schaumbildung zu unterbinden, wurde 50%iges Sigma 289 eingesetzt.
Dieses wurde in Portionen zu ca. 0,5 ml durch ein Septum direkt in den Fermenter gespritzt.

9.3.1.9 IPTG- Lésung

Die Produktion des L-Phenylalanins wurde durch Zugabe von einer IPTG- Lésung induziert.
Die IPTG- Konzentration im Fermenter betrug 100pumol/l des Ansatzvolumens.

9.3.1.10 Lésungen fur den ZellaufschiuB

HCIO,- Losung 20%
Silikondl 5=1,06 g/cm®
Neutralisationslésung mit:

KOH 5M
TriethanolaminxHCI 1M

133



Biologische Grundlagen

10 Biologische Grundlagen

Escherichia coli, ein gut untersuchter Prokaryont, zahlt zu den ersten volisténdig
sequenzierten Organismen. Viele Erkenntnisse Uber genetische und
stoffwechselphysiologische Vorgénge in Prokaryontenzellen wurden durch die Arbeit mit ihm
gewonnen. E.coliist ein schnell wachsender, einfach zu kultivierender Organismus mit einem
relativ kleinen Genom (~5-10° Kilobasenpaare).

E.coli ist gram-negativ, beweglich, und bildet keine Sporen. Als Darmbewohner gehdrt es zur
Gruppe der Enterobacteriaceae (lat. ,enteron”: Darm). Aufgrund begrenzter
Uberlebensfahigkeit auBerhalb des Darmes dient es als Indikator fur die fakale
Verunreinigung von Wasser'".

Die Energiegewinnung erfolgt bei E.coli sowohl durch Atmung als auch durch gemischte
Sauregéarung. Das befahigt E.coli zu einer fakultativ anaeroben Lebensweise.

10.1 Glucoseverwertung bei Escherichia coli

Escherichia coli nutzt Glucose als Energie- und Kohlenstoffquelle. Sie wird unter aeroben
Bedingungen zu Uber 70% Uber den Fructose-1,6-bisphosphat- Weg (FBP- Weg) und zu fast
30 % duber den Pentosephosphat- Weg (PP- Weg) abgebaut. Der 2-Keto-3-desoxy-6-
phosphogluconatweg spielt nur eine untergeordnete Rolle.

Der PP- Weg dient dabei der Bereitstellung wichtiger Intermediate, z.B. Ribose-5-phosphat

fir die Nucleotidsynthese, Erythrose-4-Phosphat fur die Synthese aromatischer Aminoséuren
und NADPH, als Reduktionsaquivalent'’.

Der Glucoseabbau Uber den FBP- Weg fiilhrt unter aeroben Bedingungen in den
Tricarbonsdurezyklus  (TCA-Zyklus) (s. Abb. 1). Dabei werden ATP und
Reduktionséquivalente in Form von NADH, und FADH, gebildet, die in der Atmungskette zur
Bildung von ATP verwendet werden konnen. Die dabei freiwerdenden Elekitronen werden auf
Sauerstoff Uberiragen. Gebildetes NADPH, findet im anabolischen Stoffwechsel als
Reduktionsmittel Verwendung. Die Glucose wird neben der Oxidation zu CO, im aeroben

Stoffwechsel auch als Kohlenstoffquelle fur die Synthese von Biomasse und Produkten
verwendet.

Neben der Erzeugung von Energie- und Reduktionséquivalenten spielt auch der TCA-Zyklus
eine wichtige Rolle in der Bereitstellung von Vorstufen fiir die Biosynthese. Da ihm dabei die
organischen Séuren entzogen werden, mul3 der Zyklus durch sogenannte anaplerotische
Reaktionen wieder aufgefiilt werden. Die wichtigsten anaplerotischen Reaktionen sind die
Carboxylierung von PEP und Pyruvat zu Oxalacetat'”.
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Abb. 10-1: Schema der Glucoseverwertung bei Escherichia coli

Escherichia coli ist neben der aeroben Lebensweise auch in der Lage, unter anaeroben
Bedingungen zu leben. Sauerstoff steht den Zellen dann als terminaler Elektrpnenakzeptgr
nicht zur Verfligung. Bei obligaten Aerobiern kommt die Atmungskette zum Erliegen und die

Zellen sterben ab.

Viele Anaerobier haben durch Gérung die Maglichkeit, organische Supstrate zZu
Spaliprodukten, CO, und Protonen abzubauen. Die Spaltprodukte dienen als
Elekironenakzeptoren und werden ausgeschieden, Art und Zusammensetzung der

Garprodukte variieren dabei von Spezies zu Spezies.
Escherichia coli scheidet verschiedene Garprodukte aus, z.B. Acetat, Lactat, Ethanol,
Succinat und Formiat.

i [ i i lich schlechter als bei
Die Energieausbeute ist unter anaeroben Bedingungen wesent '

aeroben 3erhéltnissen: bei der Veratmung von 1 mql Glucose kann E.coli 26 mol ATIZ
regenetieren, die Vergarung von 1 mol Glucose fihrt- je nach Stoffwechselweg- zu 1 bis

mol ATP'".

‘ i i it ei teigerten Substratumsatz, da
Die Organismen reagieren auf Sauerstoffmangel mit einem ges bstra
far diegGewinnung giner der Atmung entsprechenden Menge an ATP ein Vielfaches an

Substrat umgesetzt werden muB.

Der Substratumsatz wird auch durch hohe Glucosekonzentrationen bei ausreichender

5 i tri Crabtree Effekt auf. Die Glucose
Sauerstoffversorgung erhdht. Dabei tritt der sogenannte
reprimiert die Sygthegse verschiedener Enzyme des TCA-Zyklus und der Atmungskette. Statt

dessen erfolgt der Energiegewinn durch Garung.
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Fir die Biotechnologie ist die Kenntnis dieser Stoffwechselvorgdnge von grof3er Bedeutung.
So ist die aerobe ProzeBfiihrung fir die Produktion einer Aminosaure mit Escherichia coli
uneriaBlich, weil das Substrat beim Aufireten der Garung oder des Crabtree- Effektes in
unerwinschte Nebenprodukte umgewandelt wird. Dadurch sinkt die Produktausbeute, und
die Aufarbeitung wird aufwendiger'.

Neben der Bereitstellung von Sauerstoff und Substrat muB3 bei vorliegenden Prototrophien
eine Versorgung der Zellen mit Spurenelementen und Vitaminen als Cofaktoren flir Enzyme
gewahrieistet werden.

10.2 Synthese aromatischer Aminoséuren bei Escherichia coli

Zu der Familie der aromatischen Aminosauren gehdren das L-Phenylalanin, das L-Tyrosin
und das L-Tryptophan (s. Abb. 10-2).

COOH COOH COOH

CH, CH, CH,

@
N
|
OH H

L-Phenylalanin L-Tyrosin L-Tryptophan
Abb. 10-2: Die Familie der aromatischen Aminoséuren

Das Kohlenstoffgeriist der aromatischen Aminosduren stammt von Phosphoenolpyruvat
(PEP) und Erythrose-4-Phosphat, also Intermediaten der Glycolyse bzw. des PP-Weges

(s.Abb. 10-1). Bis zum Chorismat ist der Syntheseweg fiir alle drei Aminosduren gleich
(s.Abb. 10-3).

Aus Chotism‘at wird Prephenat gebildet, wenn Phenylalanin oder Tyrosin hergestelit werden
sollen. Fiir die Synthese von Tryptophan muf3 aus Chorismat zunéchst Anthranilat gebildet

werden. Die Aminogruppe wird erst im letzten Syntheseschritt auf das Kohlenstoffgerust
Gbertragen.
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Abb. 10-3: Schema der Synthese aromatischer Aminosauren bei E. coli

i ivitat eini i i heit von Metallen
Die Aktivitit einiger Enzyme dieses Stoffwechselwegs ist von _der. l_\nwesen
abhangig. Zum gBeispie?, bendtigen die durch Phenylalanin inhibietbare DAHP- Synthase

: - Abb.  10-3) und  die
Desoxy-D-arabinoheptulosonat-  Phosphat- ~ Synthase, ~ s.Abb. L s o
g_horisrxatsynthase—El?sen, die Aktivitat der Shikimatkinase ist magnesiumabhéngig' . Bei

der Fermentation ist deshalb auf eine ausreichende Versorgung mit Spurenelementen zu
achten.

Fir die Zelle ist es energetisch sinnvoll, &hnliche Substanzen (ber die gleichen

i itutiv bereitzustellen. Dafir ist die
Svnthesewege herzustellen und nicht alle Enzyme konﬁtltg Zuste
EXistenz vor? effektiven Regulationsmechanismen unerlaBlich, um die Biosynthese an den
aktuellen Bedarf der Zelle anpassen zu konnen. .
i i inosé der Verknipfung von un
hritt der Synthese aromatischer Aminosauren, ipf _
:Enr]ytef:’rsggg-i%hlosphat zilj DAHP, werden Feedbackinhibierung u.nd Reprimierung als if{'egulﬁl
tionsmechanismen angewandt. Fur diese Um\A{andIun_g gibt es drei |s§fun tloneHe
Metalloenzyme, die sich in ihrer Struktur unterscheiden. Sie werden von den er:jen ﬁr% b
aroG und aroF, codiert. Die Synthese und die Aktivitiat jedes Enzyms werden durch di
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Konzentration von jeweils einer aromatischen Aminosaure reguliert. So reprimiert L-Tyrosin
die Transkription des Gens aroF und inhibiert die durch aroF codierte DAHP- Synthase.

Durch die aktuelle Konzentration der drei aromatischen Aminosauren kann auBerdem die
Chorismatumwandiung gesteuert werden: Phenylalanin inhibiert die Chorismat-Mutase/
Prephenatdehydratase (codiert durch pheA), Tyrosin inhibiert die Chorismat-Mutase/
Prephenatdehydrogenase, die durch tyrA codiert wird.

Vor allem durch diese beiden Regulationsschritte ist der Organismus in der Lage, das
Ausmal3 der Chorismatbildung und die weitere Umwandlung des Chorismats an seinen
aktuellen Bedarf an aromatischen Aminosauren anzupassen.

Die Uberproduktion einer aromatischen Aminosaure wie L-Phenylalanin in einem Wildstamm
von Escherichia coli ist wegen der Regulationsmechanismen nicht moglich, weil die gebildete
Menge an Aminosé&ure immer nur dem Bedarf der Zelle entspricht'”®. Durch eine integrierte
Produktabtrennung 1aBt sich hier eingreifen.

Bei gentechnischen Modifikationen ist zu beachten, daB die Verfiigbarkeit der Vorstufen fiir
die Aminosauresynthese gewahrleistet werden muB. PEP wird in vielen Stoffwechselwegen
als  Phosphorylgruppeniiberirager  genutzt, z.B. wird Glucose durch das
Phosphoryltransferase- System (PTS) zum Transport durch die Zellmembran phosphoryliert.
Das Erythrose-4- Phosphat wird im Zelistoffwechsel auch in Ribose-5- Phosphat
umgewandelt, welches flr die DNA- Synthese erforderlich ist. Flr die Produktion der

aromatischen Aminoséuren stehen dann weniger PEP und Erythrose-4- Phosphat zur
Verflgung.

Neben der Bereitstellung der Vorstufen und der Deregulation des Stoffwechsels ist bei der
Entwicklung und Optimierung eines Hochleistungsstamms fiir die industrielle Produktion
einer aromatischen Aminoséaure der Transport der Zielsubstanz aus der Zelle wichtig. Fur
L-Phenylalanin ist nicht geklért, ob ein Mechanismus fiir den Export aus der Zelle existiert.
Einerseits weisen durchgefiihrte Untersuchungen auf einen Export durch Diffusion hin'”?,
andererseits werden Stémme mit einem selektiv verstérkten L-Phenylalaninexport durch die
Membran beschrieben, was auf einen enzymatisch geregelten Export der Aminoséaure
deutet. L-Phenylalanin wurde dabei im gleichen MaB hergestellt wie bei deregulierten
Stémmen. Der Export des Phenylalanins aus den Zellen hat demnach einen extrem groBBen
EinfluB auf die extrazelluldre Konzentration dieser Aminosaure.

10.3 ProzeBfiihrung in Bioreaktoren

Fir Fermentationsprozesse unterscheidet man grundsatzlich drei Betriebsarten der
ProzeBfiihrung. Man betrachtet die Bioreaktoren als ideale, d.h. als homogen durchmischte
Reaktoren (2). Fiir diese Reaktoren gilt die allgemeine Bilanzgleichung:

d (V-c)
dt

Gl. 10-1

= Vin " Cin — Vout ' Cout £ Ri

mit: R;: volumenenbezogene Reaktionsrate (Produktbildungsrate & oder
Substratverbrauchsrate o)

Vi,: Volumenstrom in Reaktor

Vout - Volumenstrom aus dem Reakior

c: Konzentration

In der folgenden Abbildung ist das Schema eines idealen Rihrkessels abgebildet:
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Abb. 10-4 Schema eines idealen Riihrreaktors. Die Konzentrationen im Ablauf entsprechen
den Konzentrationen im Reaktor.

In baich- oder ansatzweisen Verfahren werden alle Substrate vorgelegt, wahrend der
Fermentation werden nur Sauerstoff und Korrekturmitte! (Saure, Lauge, Antischaummittel)
zugegeben. Der batch- ProzeB zeichnet sich durch einen geringen apparativen Aufwand

aus. Fur ihn gilt:

¢(X,S,P)=1(t)

VEerm = const.

Vin = Vout =0
Beim kontinuierlichen Verfahren wird nach der Anwachsphase stindig frisches Medium im
gleichen MaB in den Fermenter dosiert, wie Fermentationslésung abgezogen wird, S0 daf3
ein FlieBgleichgewicht erreicht wird. Das Wachstum im Chemostaten wird durch die limitierte
Zugabe eines Substrates reguliert. Im kontinuierlichen Verfahren gilt:

¢(X,P,S)= const.

VEeorm = const.

Vin = Vgut = const.

Die ProzeBdauer kann bis zu mehreren Wochen betragen. Den gut ' definierten,
reproduzierbaren Bedingungen eines funktionierenden Verfahrens stehen oft die Probleme
gegenliber, die das Erreichen des FlieBgleichgewichts erschweren oder verhindern. Dxesg
stellen sich z.B. durch eine falsche Steuerung, Immobilisierung an der Reaktorwand oder die

Anreicherung von Mutanten'”.

Bei Fermentationen im Zulaufverfahren (engl.: fed-batch) werden 'nicht alle Substrate im
Fermenter vorgelegt, sondern man fiihrt ein oder mehrere Substrate im Laufe des Prozesses
zu. Es wird keine Fermentationslésung abgezogen. Bei Fermentationen im Zulaufverfahren

gilt:
c(X,P)= f(t) o(S)=const.  (flr nutristatische Substratregelung)

Veerm = f(t)
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Vig = f(B) vV, =(0) Vo =0

Die Konzentration der Substrate im Reaktor bleibt gering. Dadurch ist eine ProzeBflihrung
bei Katabolitrepression, bei der Forderung nach kontrollierter Zugabe von Precursor-
Substanzen oder von Regulatoren, erhdhter oder schneller zu erreichender Zelldichte oder
einer Verlangerung der stationdren Phase sinnvoll.

Die Wahl der Betriebsart fir einen ProzeB wird maBgeblich von der Reaktionskinetik
bestimmt. Beispielsweise verzégern katabolitreprimierte Prozesse das Wachstum in einer
ansatzweisen Fermentation. Der Mehraufwand des fed-batch- Verfahrens lohnt sich hier,
weil durch eine geringe Substratkonzentration im Reaktor eine Verzégerung des Wachstums
vermieden wird*’®.

10.4 ProzeBkinetische Grof3en

10.4.1 Wachstum

Mikrobielles Wachstum kann als Anderung der Biotrockenmassekonzentration {iber die Zeit
beschrieben werden. Das Differential d[X)/dt bezogen auf die Biomassekonzentration ist
dann die Wachstumsrate p, also ein Maf3 fir das Wachstum.

1 dX]

Gl 10-2 i
X| dt

Durch Integration von Gleichung uber die Zeit erhdlt man mit to-t;=At Gleichung. Dabei ist
darauf zu achten, da3 man bei gréBer gewadhltem At stark fehlerbehaftete Werte erhéit.

Gl. 103 p=nXe]=inlX;]
At
Substratverbrauch und Produkibildung

mit At=tp-t4

Analog zur Wachstumsrate beschreiben die auf die Biomassekonzentration bezogenen
Differentiale d[S}/dt und d[P)/dt die Substratverbrauchsrate ¢ bzw. die Produktbildungsrate r:

Gl. 10-4 G=-l~--d—[§]

X] dt

Gl. 10-5 n:T;Z]-g—g:—]

Dje Produktbildungsrate wird héufig volumenbezogen als ny angegeben, der Bezug auf die
Biomassekonzentration entféllt dann. Die integrale volumenbezogene Produktbildungsrate

Uber den gesamten Fermentationszeitraum wird {blicherweise als Raum- Zeit- Ausbeute
(RZA, in [gI"*h™]) bezeichnet.

Damit ergebgr) sich fur die integrale Biomasseselektivitit Yys und die integrale
Produktselektivitat Y Uber die gesamte Fermentationsdauer folgende Zusammenhénge:

AIX
Gl. 10-6 Yx/s =7&%}

und
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AlP

o

Gl. 10-7 YP/S =

|

4
@

10.4.2 Bilanzierung von O, und CO,

Der Sauerstoffverbrauch und die Kohlendioxidbildung werden (ber die Massenbilanz in der
Gasphase bestimmt. Da die Konzentrationen in der Flissigphase sehr gering sind, werden
sie vernachlassigt. Die Sauerstofftransferrate (OTR) und die Kohlendioxidiransferrate (CTR)
konnen wie folgt berechnet werden:

Vg : ([02]in - [02 ]out)

- 10- OTR =
Gl. 10-8 A

‘79 ) ([002]out - [COZ]in)
VH

Gl 10-9 CTR=
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