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1 Einleitung

Seit Mitte der siebziger Jahre hat die Biotechnologie durch die Gentechnik einen
groRen Aufschwung genommen und gilt als Schlisseltechnologie fir Land-
wirtschaft, Lebensmittelindustrie, Medizin, Pharmazie, Energiewirtschaft und
Umweltschutz. Mit Hilfe der Mikrobiologie, der Biochemie und der Ingenieur-
wissenschaften untersucht die Biotechnologie biologische Systeme, vor allem
Mikroorganismen, um technische Verfahren zur Produktion von Zell- und Gewebe-
kulturen (Biomasse), Zellinhaltsstoffe (z. B. Enzyme), Zellprodukten (z. B. Alko-
hole, Antibiotika) sowie zum Schadstoffabbau (z. B. Klaranlagen) zu entwickeln.
Die Verfahrenstechnik biotechnischer Prozesse wird als Bioverfahrenstechnik
bezeichnet. Sie umfal3t die Gebiete Verfahrenstechnik der Stoffgewinnung
(Substratvorbereitung, Stoffumwandlung, Produktisolierung) und des Umwelt-
schutzes (Abwasser, Abluft, Boden). In beiden Gebieten geschieht die Stoff-
umwandlung auf biologischem Weg. Wahrend bei der Stoffgewinnung Wertstoffe
hergestellt werden, ist das Ziel des Umweltschutzes der Abbau von Schadstoffen
oder deren Umwandlung in umweltvertragliche Substanzen. Bioprozesse erfordern
im Vergleich zu Chemieprozessen komplexe Betriebsbedingungen, weil Abbau-
und Aufbauvorgdnge simultan im gleichen Reaktor, eigentlich in der Zelle,
ablaufen und es sich meist um Mehrstufenprozesse handelt, die eine hohe
Komplexitat aufweisen. Daher kann die Biologie auch Produkte liefern, die Uber

chemische Verfahren nicht herstellbar sind.

Chemieprozesse laufen in der Regel bei hohen Konzentrationen und Dricken in
einem weiten Temperaturbereich von —100 °C bis 1200 °C bei extremen pH-
Werten ab, so da3 hohe Reaktionsgeschwindigkeiten realisiert werden kénnen.

Lange Katalysatorstandzeiten von Monaten bzw. Jahren und hohe Selektivitaten
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ermdglichen den Einsatz kleiner, kompakter, geschlossener Reaktoren mit hoher
Leistung. Im Gegensatz dazu laufen Bioprozesse in verdinnten, walirigen
Losungen (Wasser > 90 %) unter milden Bedingungen (pH 3 bis 8, 15 bis 40 °C)
bei geringer Selektivitat ab. Die Reaktionsgeschwindigkeiten sind deswegen
niedrig, wodurch gro3volumige Reaktoren mit geschlossener, monoseptischer
Arbeitsweise eingesetzt werden missen. In der Chemie werden Massenprodukte
kontinuierlich, Spezialitaten diskontinuierlich hergestellt, wahrend in der Biologie
die diskontinuierliche Betriebsfihrung von Ruhrkesseln vorherrscht. Die Haupt-
ursachen dafir sind das Auftreten mikrobieller Infektionen und die begrenzte

Stabilitat von Hochleistungsstammen (Deckwer 1988).

1.1 Problemstellung

Biotechnologische Prozesse mit kontinuierlicher Betriebsfihrung weisen eine
Reihe von Vorteilen gegenlUber absatzweise gefiihrten Bioprozessen auf. So
lassen sich beispielsweise Arbeits- und Energiekosten reduzieren, und es kann
eine einheitlichere Produktqualitat erzielt werden. Aufgrund von optimierten
Steriltechniken und besserem Verstehen der biochemischen Abbau- und
Aufbauwege sowie deren regulatorischen Mechanismen ergeben sich bei Einsatz
verbesserter Prozef3fuhrungsstrategien und Bioreaktorautomatisierung hdohere
Substratausnutzung, héhere Selektivitaten und héhere Produktivitdten. Das kom-
plexe Aufarbeiten der Kulturmedien ist meist nur bei kontinuierlichem Betrieb

wirtschaftlich, insbesondere dann, wenn Massengiiter produziert werden sollen.

Wenn eine kontinuierliche Prozef3fiihrung angestrebt wird, ist die Immobilisierung
von Biomasse im Reaktor oder die Zellrickfihrung in den Reaktor besonders
effektiv und sinnvoll, weil damit hohere Produktivitaten und kleine Verweilzeiten

realisiert werden kénnen.

Das Zellwachstum oder die Produktbildung werden oft durch das Produkt selbst

oder durch Nebenprodukte inhibiert. Die primaren Metabolite wirken in unter-
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schiedlicher Weise hemmend auf den bakteriellen Stoffwechsel. Die Zellen
produzieren Alkohole und geben sie an ihr Umgebungsmilieu ab. Nach Uber-
schreiten einer charakteristischen Alkoholkonzentration in der Fermentationsbrihe
tritt die Lyse der Zellen ein: Die Zellen I6sen sich nach Zerstérung der Zell-
membran auf. Auch die Carbonséuren werden als Stoffwechselendprodukte aus
der Zelle geschleust. Falls die Konzentration der physiologisch wirksamen, un-
dissoziierten Sauren aul3erhalb der Zellen zu hoch ist, werden die gebildeten
Carbonsauren nicht mehr ausgeschieden. Sie verbleiben in der Zelle und stéren

den intracellularen pH-Wert. Es tritt Selbsttotung ein.

In solchen Féllen der Produkthemmung mussen die Produkte dem Fermentations-
prozeld entzogen werden. Dies kann durch Integration von Aufarbeitungsschritten
in den Reaktor erfolgen. Fur das Entfernen von Produkten aus dem Kultivierungs-
medium und ihre Ruckgewinnung wahrend der Produktbildung eignen sich z. B.
die folgenden Verfahren: Dialyse, Umkehrosmose, Ultrafiltration, Pervaporation,
Extraktion, Adsorption, Entspannungsverdampfung, Verdampfung im Vakuum,
Abstreifen mit einem Tragergas, Fallung, Elektrodialyse, lonenaustausch, Kri-

stallisation, Flotation (Schiigerl et al. 1994a).

1.2 Ziel der Arbeit

Bei vielen Fermentationen inhibieren die Produkte den Stoffwechsel der
eingesetzten Mikroorganismen. Werden die hemmenden Produkte aus der
Fermenterbrihe abgetrennt, so kann die Stoffwechseltatigkeit aufrechterhalten
werden. Eine Moglichkeit zur kontinuierlichen Produktabtrennung ist die In-situ-
Extraktion. Um zu verallgemeinerungsfahigen Ergebnissen Uber die Leistungs-
fahigkeit der In-situ-Extraktion zu gelangen, soll dieses prozeldintegrierte Ver-
fahren der Produktabtrennung auf die Butanol-Ethanol-Fermentation mit dem
thermophilen, strikt anaeroben Mikroorganismus Thermoanaerobacterium thermo-
saccharolyticum angewendet werden. Losliche Starke als Substrat wird in einem

kontinuierlichen Einstufenprozel3 direkt in Lésungsmittel umgesetzt. Der Einsatz
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von Starke in kontinuierlichen Fermentationen ist aufgrund ihrer im Vergleich zu
Glucose geringeren Loslichkeit und héheren Viskositat problematisch. Wahrend
der Fermentationen sollen mit einem geeigneten Extraktionsmittel die beiden
Stoffwechselprodukte Ethanol und n-Butanol abgetrennt werden. Zuséatzlich
werden durch ein elektrisches Gleichspannungsfeld, dessen Feldlinien senkrecht
zur Flussig/Flussig-Phasengrenze gerichtet sind, die ionogenen Stoffwechselpro-
dukte Milchsaure, Essigsaure, und Buttersdure verstarkt extrahiert. Ziel der Arbeit
ist die gleichzeitige Abtrennung der produktinhibierenden Alkohole und S&uren
aus den Fermentationsbriihen mittels Extraktion bzw. Elektroextraktion sowie die
Untersuchung der Auswirkungen dieser Abtrennung auf den Stoffwechsel von

T. thermosaccharolyticum.
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2.1 Thermoanaerobacterium thermosaccharolyticum

Clostridien sind strikt anaerobe bis nahezu aerotolerante Bakterien, die im Boden,
im Wasser, auf Pflanzen und in Lebensmitteln sowie als Kommensalen im Darm
von Menschen und Tieren zu finden sind. Sie vergéren zahlreiche organische
Substrate und werden daher nach der Art der genutzten Elektronendonatoren in
Subgruppen wie saccharolytisch und proteolytisch eingeteilt. Die Clostridien sind
meist Gram-positiv und durch peritrich angeordnete Geil3eln gut beweglich. Die
vegetativen Zellen sind stabchenférmig, ihre Gestalt ist jedoch variabel und wird
maf3geblich von den Milieubedingungen bestimmt. Die thermoresistenten Endo-
sporen sind oval oder kugelféormig. Momentan existieren mehr als 100 Arten, von
denen nur wenige als humanpathogen (Wundstarrkrampf, Gasbrand, Botulismus)
gelten (Scheinert 1996). Bestimmte Clostridienarten werden schon seit langem
industriell zur Gewinnung organischer Losungsmittel genutzt. Clostridium
acetobutylicum kann die Substrate Glucose, Glycerin und Pyruvat zu den
Garprodukten Butyrat, Acetat, n-Butanol, 2-Propanol, Ethanol, Kohlendioxid und
Wasserstoff umsetzen (Foerst 1953). Die fur das Wachstum optimale Temperatur
der meisten bekannten Clostridien liegt im Bereich von 30 bis 40 °C. Neben
diesen mesophilen Vertretern gibt es unter den Clostridien viele thermophile Arten,
deren Temperaturoptimum zwischen 60 und 75 °C liegt. Als Beispiele seien
genannt: Clostridium thermoaceticum, Clostridium thermohydrosulfuricum und

Clostridium thermosaccharolyticum (Schlegel 1992).

In der neu definierten Familie der Thermoanaerobacteriaceae gehort Clostridium

thermosaccharolyticum in die Gattung Thermoanaerobacterium. Die Umgruppie-
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rung der Clostridien fuhrte zur Umbenennung von Clostridium thermosaccharo-
lyticum in Thermoanaerobacterium thermosaccharolyticum (van Rinsum 1999). Im
Rahmen dieser Arbeit werden alle Untersuchungen mit dem Stamm DSM 571
(Deutsche Sammlung fur Mikroorganismen) durchgefuhrt. Die Zellen des strikt
anaeroben Mikroorganismus besitzen einen niedrigen GC-Gehalt (Guanin,
Cytosin) von 29 bis 32 Mol-%, sind Gram-positiv und durch peritriche Geil3eln
beweglich. Sie haben eine Grdl3e von 0,4 bis 0,7 um x 2,4 bis 16 um und treten
einzeln oder in Paaren auf. Die ovalen oder runden Endosporen sind 1,3 bis
1,5 um grof3, das Optimum fir die Sporulation befindet sich bei pH-Wert 5,0 bis
5,5. Das Temperaturoptimum fur das Wachstum liegt zwischen 55 und 62 °C
(Sneath 1986). T.thermosaccharolyticum wachst sowohl auf synthetischen
Medien (Baskaran et al. 1995b, Mayer 1995), als auch auf Komplexmedien, die
z.B. auf Hefe- und Fleischextrakt basieren. Bei den Produkten des Metabolismus
in Zellbrihen handelt es sich im Wesentlichen um Pyruvat (Lee und Ordal 1967),
das anschlieBend zu Milchsdure, Essigsaure, Buttersdure, Ethanol, n-Butanol,
Kohlendioxid und Wasserstoff umgesetzt wird (Sanchez-Riera et al. 1987). Der
Stoffwechsel ist in Abb. 2-1 dargestellt (Mayer 1995).
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Garungsstoffwechsel von Thermoanaerobacterium thermosaccharo-
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Kohlenstoffquellen, die a-glucosidische Bindungen enthalten, wie z. B. Starke,
fuhren zu den hochsten Ethanol-Konzentrationen (Landuyt und Hsu 1985, Mistry
und Cooney 1985a, b). T. thermosaccharolyticum ist das einzig bisher bekannte
thermoanaerobe Bakterium, das nennenswerte Mengen an n-Butanol produzieren
kann. Exoenzyme hydrolisieren die Poly- und Oligosaccharide zu Hexosen, die
durch die Zellwand geschleust werden und Uber den Fructose-1,6-biphosphatweg
zu den Endprodukten umgesetzt werden. Es werden aber auch Pentosen, wie
z. B. Xylose, verstoffwechselt (Hill et al. 1995), wobei Glucose zuerst genutzt wird,
wenn Xylose und Glucose gleichzeitig als Kohlenstoffquelle vorliegen (Aduse-
Opoka und Mitchell 1987). Konzentrationen um 0,1 mol/l Gberschissigem CaCO3
fordern das Wachstum. Die Clostridien bauen die Ca**-lonen zur Verstarkung in
die Zellwand ein (Landuyt und Hsu 1985). Niedrigere pH-Werte als pH=7
verringern die Ethanol-Produktion und erhdhen die Acetat-, Wasserstoff-, Butyrat-,
n-Butanol- und Lactatbildung (Vancanneyt et al. 1987, Vancanneyt et al. 1990). Im
Gegensatz zur klassischen, mesophilen Aceton-Butanol-Ethanol-Garung mit
Clostridium acetobutylicum lauft die Garung von T. thermosaccharolyticum als
einstufiger Prozel3 ab, so dal’ kontinuierliche Fermentationen durchgefuhrt werden

koénnen.

Die hohe Fermentationstemperatur von etwa 60 °C reduziert das Risiko von
Insterilitdten wahrend der Langzeitversuche erheblich. Thermophile Bakterien
werden nicht von Bakteriophagen befallen. Andere mesophile Kulturen sind
dagegen durch Bakterienviren besonders wahrend der kontinuierlichen Fermen-
tation bedroht. n-Butanol und Ethanol inhibieren den Stoffwechsel (Baskaran et al.
1995a), so dal} eine In-situ-Produktabtrennung notwendig wird. Fermentations-
versuche in Schittelkolben ergaben, dal3 Oleylalkohol (cis-9-Octadecen-1-ol,
CigH360) als in Frage kommendes Extraktionsmittel fir eine In-situ-Extraktion
nicht toxisch auf T.thermosaccharolyticum wirkt. Bislang werden thermophile
Mikroorganismen nicht in industriellen Herstellungsprozessen zur Gewinnung von
Losungsmitteln eingesetzt. Der mesophile Mikroorganismus Clostridium aceto-
butylicum erzeugt weit hohere Losungsmittelkonzentrationen, so dal3 diese Ga-

rung wirtschaftliche Bedeutung erlangte (Durre 1998). Thermophile Biosysteme
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werden erst seit kurzem erforscht und weisen nur geringe Produktkonzentrationen
auf. Dies erfordert die Integration der Produktrickgewinnung in den
Fermentationsprozel3, um die Endprodukthemmung zu beseitigen (Mayer 1995).
Die thermostabilen Eigenschaften der Glucoamylasen von T. thermosaccharo-

lyticum konnten fur die Starkeindustrie interessant werden (Specka et al. 1991).

2.2 Integrierte biotechnologische Prozesse

Wenn eine zu hohe Produktkonzentration den mikrobiellen Stoffwechsel hemmt,
so mufd zur Aufrechterhaltung der bakteriellen Umsetzung das Produkt wahrend
des Produktionsprozesses aus dem Kultivierungsmedium entfernt werden.
Erfolgen Produktbildung und Produktgewinnung aus dem Medium gleichzeitig,
nennt man diese Verfahren integrierte Prozesse. Sie lassen sich nach den
Produkten in vier grof3e Gruppen einteilen: Alkohole, organische Sauren,
Antibiotika und Proteine (Schugerl et al. 1994).

2.2.1 Ruckgewinnung von Alkoholen

Die leichtflichtigen Alkohole Ethanol und Butanol beeintrachtigen das Wachstum
und die Produktbildung der Bakterien schon bei niedrigen Konzentrationen. Eine
Reihe unterschiedlicher Trennverfahren kann grundsatzlich zur Abtrennung von
Alkoholen eingesetzt werden. Dialyse, Umkehrosmose, Ultrafiltration und Perva-
poration haben gemeinsam, dal3 Membranen die Zellen zurtickhalten und die
inhibierenden  Stoffe selektiv durch die Membranen diffundieren. Bei
Extraktionsprozessen gehen die Stoffe in eine Zusatzfliissigkeit Giber. Lagern sich
die Molekulle an einen Feststoff an, spricht man von Adsorption. Bei Anwendung
der In-situ-Entspannungsverdampfung und der Verdampfung ins Vakuum gehen
die Alkohole direkt aus der Zellbriihe in die Gasphase Uber. Das Strippen mit
einem Gas stellt eine weitere Mdglichkeit zur Entfernung der in der Flissigkeit

gelosten Stoffe dar.
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Die Ruckgewinnung von Ethanol und Butanol aus Kultivierungsmedien durch
Umkehrosmose und Ultrafiltrationsmembranen ist teuer und nicht hinreichend
selektiv (Choudhury et al. 1985, Choudhury et al. 1986, Garcia et al. 1986). Seit
einigen Jahren setzt man solche Membranen zur Herstellung von alkoholfreien
Bieren ein. Das Haupteinsatzgebiet ist jedoch nach wie vor die Trink-
wassergewinnung aus Meer- und Brackwasser (Rautenbach und Janisch 1987).
Die Membranen der Pervaporationsprozesse bestehen aus Silikonen, Silikon-
Composit, Polyvinylalkohol, Tetrafluorethylen, Chitosan-Polyacrylonitril-Composit
und festkdrperunterstitzten Oleylalkohol-Flissigmembranen. Die leichtfliichtigen
Alkohole permeiren durch die organophile Membran, so dal3 Produktivitat und
Substratverbrauch deutlich steigen. Dagegen reichern sich nichtflichtige, héhere,
toxische Alkohole in der Fermenterbrihe an, so daf? sie nach einiger Zeit ganzlich
erneuert werden mufd (Schugerl et al. 1994). Auch bei der Verdampfung ins
Vakuum (Roffler et al. 1984, Cysewsky und Wilke 1978) und bei der Entspan-
nungsverdampfung (Ghose et al. 1984, Majorella et al. 1984) steigen die
Konzentrationen von hochsiedenden Nebenprodukten an, die toxisch wirken und

das bakterielle Wachstum stoppen.

Bélafi-Bako et al. (1995) sehen in der Extraktion von Ethanol aus Fermentationslo-
sungen das Hauptanwendungsgebiet fir Verfahren der integrierten Produkt-
abtrennung in Biokonversionsprozessen. Als Extraktionsmittel fir Ethanol hat sich
Oleylalkohol bewahrt, weil er biovertraglich ist und einen hohen Verteilungs-
koeffizienten aufweist (Schigerl 1994). Durch Einsatz von Oleylalkohol bei der In-
situ-Extraktion konnte Weilnhammer (1993) die Ethanolproduktion verdoppeln und
bis zu ca. 40 % des Ethanols extrahieren. Koullas et al. (1999) benutzten
Isoamylacetat, Isooctylalkohol und n-Butylacetat, um Ethanol aus Bioethanol-Fer-
mentationsbriihen zu extrahieren. Untersuchungen zur Wirtschaftlichkeit der
Ethanol-Extraktion ergaben, dal3 die Rohstoffkosten etwa 60 % der Gesamtkosten
betragen (Daugulis et al. 1991). Ethanol ist eine Grundchemikalie der chemischen
Industrie, die auf der Basis von Erddl gewonnen wird (direkte katalytische
Hydratisierung von Ethylen). Aufgrund einer Erddl-Verteuerung kénnte es jedoch

wieder in zunehmendem Mal3e zur Ethanolgewinnung durch Garprozesse kom-
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men. Durch Immobilisierung wird die Toxizitdt des Losungsmittels vermindert. Der
zusatzliche Stofftransportwiderstand wirkt allerdings wiederum limitierend
(Gianetto et al. 1988, Honda et al. 1986, Tanaka et al. 1987).

Clostridium acetobutylicum produziert Aceton, n-Butanol und Ethanol, wobei
Aceton die Produktbildung nur gering hemmt, n-Butanol das Wachstum dagegen
stark beeintrachtigt. Als nicht toxische Losungsmittel mit hohen Verteilungs-
koeffizienten kommen n-Decanol (Eckert und Schugerl 1987), Dibutylphthalat und
Polypropylenglykol (Wayman und Parekh 1987) sowie Oleylalkohol (Barton und
Daugalis 1992, Roffler et al. 1988, Jeon und Lee 1989) zum Einsatz. In einem
Extraktionsmittelvergleich zwischen Oleylalkohol, Benzylbenzoat und Dibutyl-
phthalat erzielten Qureshi und Maddox (1995) mit Oleylalkohol bei Fermentationen
mit immobilisierten Zellen von Clostridium acetobutylicum die besten Ergebnisse.
Ishizaki et al. (1999) verwenden methyliertes rohes Palmdl als preiswertes
Extraktionsmittel und erreichen die gleichen Produktionssteigerungen bei Aceton-

Butanol-Ethanol-Fermentationen wie mit Oleylalkohol als Extraktionsmittel.

Die Loslichkeit polarer Primarmetabolite wie Ethanol in Wasser ist hoch, so daf3
die Extraktion mit unpolaren Extraktionsmitteln wenig effizient ist. Die Um-
wandlung der Priméarstoffwechselprodukte in Substanzen mit hohem Ver-
teilungskoeffizienten in unpolaren Lésungsmitteln stellt eine denkbare Alternative
zu konventionellen Extraktionen dar. Im Rahmen von Arbeiten zur Reaktiv-
Membran-Extraktion untersuchten Burfeind und Schigerl (1999) die Reaktion von
Ethanol mit Octan-, Heptan- und Olsaure zu Estern. Die ethanolreiche wafrige
Phase war durch eine mikroporése Polypropylen-Hohlfasermembran von der

organischen Phase getrennt.

In einem Wirtschaftlichkeitsvergleich der Verfahren Adsorption, Extraktion,
Pervaporation, Membranextraktion und Stripping bewerten Groot et al. (1992)
Pervaporation und Solventextraktion als die besten Verfahren. Die Beladungen
von Ethanol und Butanol auf Aktivkohle und Polystyrol sind zu gering, so daf? die
Adsorption mit Pervaporation und Extraktion nicht konkurrieren kann (Schugerl et
al. 1994).



12 2 Stand des Wissens

Die gegebene Ubersicht zeigt, daR die Riickgewinnung von Alkoholen aus
Fermentationsbriihen durch eine Vielzahl von Verfahren erfolgen kann. Die
Konzentration von Alkoholen in den aufzubereitenden Brihen ist gering. In der
Industrie hat sich keiner der untersuchten Prozesse zur Herstellung von Alkoholen
als Grundchemikalien durchgesetzt. Im Gegensatz dazu wird Ethanol als
GenulBmittel per Gesetz ausschlie8lich durch Garprozesse gewonnen. Der
Energie- und Investitionsbedarf der biotechnologischen Verfahren zur Alkohol-
gewinnung aus Biomasse ist im Vergleich zu konventionellen Produktions-

verfahren auf der Basis von Erdél sehr hoch.

2.2.2 Ruckgewinnung von Carbonsauren

Wahrend des Wachstumsprozesses produzieren die Mikroorganismen organische
Sauren und geben sie an das Kultivierungsmedium ab. Der pH-Wert sinkt so
lange, bis die Saurekonzentration die Mikroorganismen abtotet. Auch bei einer
Kontrolle des pH-Wertes steigt bei Saureabgabe durch die Zellen die Kon-
zentration an protolysierten und unprotolysierten Sauremolekilen immer mehr an,
bis das Zellwachstum durch Produktinhibierung gestoppt wird. Dieser toxische
Effekt wirkt bei niedrigen pH-Werten besonders stark auf die Zelle, weil in diesem
Fall mehr undissoziierte Sduremolekile in der waldrigen L6sung vorliegen, welche
die Zellmembran passieren. Zur In-situ-Saure-Rickgewinnung eignen sich die
Fallung, die Solventextraktion, die Elektrodialyse, der lonenaustausch und die
Kristallisation (Schugerl et al. 1994).

Durch Zugabe von CaCOj; werden bei der Produktion von Milchsdure und
Citronensaure der pH-Wert konstant gehalten und die Sauren ausgeféllt. Ca-
Lactat und Ca-Citrat werden aus der Fermenterbriihe abgetrennt, mit Schwefel-

saure behandelt und als freie Sauren isoliert (Schigerl et al. 1994).

Wieczorek und Brauer (1998a) fuhrten mit dem Pilz Aspergillus niger
kontinuierliche Fermentationen zur Produktion von Citronensaure durch. Auf-

bauend auf diese Versuche wurde aus einem Teil der Fermentationsbriihe mit



2 Stand des Wissens 13

einem Gemisch aus Octanol, Kerosin und Tridocylamin der Wertstoff
Citronensaure extrahiert und die abgereicherte Briihe nach Aufreinigen mit
Aktivkohle in den Fermenter zurickgefuhrt. Auch das Extraktionsmittel wurde
aufgereinigt und rezirkuliert. Auf diese Weise konnte die anfallende Abwasser-
menge im Vergleich zu mehreren aufeinander folgenden Batch-Fermentationen

erheblich reduziert werden (Wieczorek und Brauer 1998b).

Um reine Milchsaure fir industrielle Zwecke zu gewinnen, setzt man oft
Lactobacillus delbrueckii ein (Schlegel, 1992). Honda et al. (1995) und Ye et al.
(1996) verwendeten ein Gemisch aus 40 % Alamine 336 (Cg-Cyo tert. Amin, Fa.
Henkel) und 60 % Oleylalkohol, um Milchsdure durch Extraktivfermentation mit
Lactobacillus delbrueckii zu produzieren. Honda et al. (1995) extrahierten das
zellfreie Medium, wahrend Ye et al. (1996) durch Verwendung von Hohl-
fasermodulen die toxische Wirkung des Extraktionsmittels verminderten. Anstelle
von Alamine 336 mischten Tong et al. (1998) TOMAC (Tri-n-Octyl-
methylammoniumchlorid) mit Oleylalkohol, um damit in Hohlfasermodulen Milch-
saure aus Fermentationsbriihen von Lactobacillus rhamnosus zu extrahieren. Zur
Abtrennung der Milchsdure wurden immobilisierte Zellen mit dem Extraktions-
mittel, z. B. Gemische aus Trioctyl-phosphinoxid/Dodekan/Isopar M (Yabannavar
und Wang 1991a) oder Trioctylamin/Oleylalkohol (Yabannavar und Wang 1991Db),
bei niedrigen pH-Werten in Kontakt gebracht. Fur die Extraktion von Milchsaure,
Citronensaure und Essigsaure verwendeten Bar und Gainer (1987) langkettige
Kohlenwasserstoffe, z. B. Perfluordekalin und Methyloleat. Mit dem Gemisch
Alamine 336/Methylisobutylketon liel3 sich Milchsaure durch eine Membran

extrahieren (Bartels et al. 1987).

Damit die Carbonsauren in nennenswertem Mal3 in das organische Losungsmittel
Ubergehen, mul3 die Konzentration an undissoziierter Saure mdglichst hoch sein.
Allerdings vertragen die Zellen keine niedrigen pH-Werte. Da die Rickextraktion
bei hoheren pH-Werten erfolgt, wird das Salz der Sauren gewonnen. Die
Ruckextraktion der freien Sauren ist mit erheblichen Nachteilen wie Ausbeute-

verlusten verbunden und deshalb unwirtschaftlich (Schiigerl et al. 1994).
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Solichien et al. (1995) testeten zahlreiche mikroporése Membranen und
Extraktionsmittel, um in Hohlfasermodulen Essigsdure und Propionséure aus
Fermentationsbrihen von Propionibacterium acidipropionici zu gewinnen. Phenyl-
alanin ist eine essentielle Aminoséaure fur Menschen. Maal3 et al. (1999) trennten
aus einer E.-coli-Fermentationslosung in einem Hohlfasermodul mittels eines
Extraktionsmittels, einer Mischung aus Kerosin und Bis-2-Ethyl-Hexyl-
phosphorsaureester, L-Phenylalanin ab. Es wurde keine Beeinflussung der
Mikroorganismen durch das Extraktionsmittel beobachtet und tber 80 % Extrakti-
onsausbeute erreicht. Kwon et al. (1996) arbeiteten mit wal3rigen Zweiphasen-
systemen, wobei die Extraktionsmittelphase aus Polyethylenimin (PEI) und
Hydroxyethylcellulose (HEC) bestand. Die Menge an produzierter Milchsaure und
Biomasse (Lactococcus lactis) war um den Faktor drei bis vier hoher als bei
konventionellen Batch-Fermentationen. Auch Lactobacillus casei erzeugt Mich-
saure, die von Katzbauer et al. (1995a) mittels Polyethylenglycol/Dextran, das mit
der Fermentationsbriihe ebenfalls ein walriges Zweiphasensystem bildete,
extraktiv entfernt wurde. Der Ascomycet Gibberella fujikuroi produziert im Sekun-
darstoffwechsel Gibberellinsaure, die als Pflanzenwachstumshormon eingesetzt
wird. Unter Fermentationsbedingungen ist sie nicht stabil und wurde deshalb
mittels einer Mischung aus 65 Gew.-% ,Genapol 2822 (Fa. Hoechst AG) und
35 Gew.-% Wasser aus einem zellfreien Filtrat extrahiert. Allerdings durfte die
Extraktion im Fed-Batch-Prozel3 nicht zu frih gestartet werden, weil das

Extraktionsmittel toxisch wirkte (Hollmann et al. 1995).

Bei Membranprozessen besteht immer die Gefahr, dal3 die Membran von einer
bakteriellen Deckschicht Uberzogen wird, die den Stoffiibergang wesentlich
verschlechtert. Auch bei der Anwendung der Elektrodialyse zur Entfernung von
Carbonsauren werden die Zellen durch Filtration oder Immobilisierung aus dem
zellhaltigen Medium entfernt. Durch Elektrodialyse liel3en sich Lactat, Milchsaure,
Apfelsaure und Essigsaure gewinnen (Schugerl et al. 1994). lonenaustausch und
Kristallisation sind kaum angewandte Verfahren zur In-situ-Entfernung von

Carbonsauren aus biologischen Reaktionsgemischen.
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Bei der Rickgewinnung von Carbonsauren aus Fermentationsbrihen wird die
Anwendung zahlreicher Stofftrennungsverfahren erforscht. Trotzdem werden nur
wenige biotechnologische Verfahren grof3technisch eingesetzt, weil diese Ver-
fahren in der Regel eine zu geringe Effektivitat aufweisen, um mit Vollsynthesen
konkurrieren zu kénnen. Lediglich Citronensaure wird technisch zu ca. 90 % durch
Fermentation von Zuckerlésungen mit Aspergillus niger-Kulturen im Submers-
verfahren hergestellt. Die betrachteten Verfahren zur Alkohol- und Carbon-
sauregewinnung haben gemeinsam, dal3 entweder ein Alkohol oder eine
Carbonséaure aus der Fermentationsbriihe entfernt werden. Im Rahmen dieser
Arbeit wird versucht, in einem Verfahrensschritt Alkohole und Carbonsauren

gleichzeitig in situ zu extrahieren.

2.3 Elektroextraktion

Bei der Solventextraktion werden aus einem homogenen Flissigkeitsgemisch eine
oder mehrere Komponenten durch innigen Kontakt mit einem Losungsmittel, dem
Extraktionsmittel, abgetrennt. Grundvoraussetzung fir die Extraktion ist, dal3 die
Raffinatphase und die Extraktphase eine Mischungsliicke aufweisen. Idealerweise
sind Raffinat- und Extraktphase ineinander vdllig unldslich. Das Extraktionsmittel
soll den Wertstoff mit hoher Kapazitdt aufnehmen und sich leicht regenerieren
lassen. Es soll nicht korrosiv, nicht brennbar, ungiftig, chemisch stabil,
kostengunstig und leicht beschaffbar sein. Der Extraktionsprozefl3 soll durch die
Stoffwerte  wie Grenzflachenspannung, Viskositdten, Dichtedifferenz und

Dampfdricke gunstig beeinflul3t werden (Mersmann 1980).

Die Verfahren Elektrolyse, Elektrophorese und Elektrodialyse nutzen jeweils ein
elektrisches Gleichspannungsfeld zur Stofftrennung. Als Elektrolyse bezeichnet
man eine unter lonenentladung ablaufende Zerlegung einer chemischen Ver-
bindung mittels des elektrischen Stromes. Bei diesem Vorgang wird der Elektrolyt
zersetzt. Als Trennverfahren fur vorwiegend mikropraparative Zwecke wird die

Elektrophorese eingesetzt. Sie beruht auf der Wanderung der in Flissigkeit
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dispergierten oder kolloidal gelosten geladenen Teilchen in einem elektrischen
Gleichspannungsfeld. Die Wanderungsgeschwindigkeit der Partikel, meist Makro-
molektle, hangt von ihrer GréRe und Form, ihrer Ladung, dem pH-Wert, der

Temperatur, der Viskositat und der Feldstarke ab.

Die Dialyse ist ein Trennverfahren, das aus einer kolloidalen oder makro-
molekularen Losung niedermolekulare Begleitstoffe entfernen kann. Die Lésung
wird durch eine semipermeable Membran vom laufend erneuerten, reinen
Losungsmittel getrennt. Die niedermolekularen Stoffe diffundieren durch diese
Membran in das aul3en vorbeiflieende Losungsmittel. Die grofR3eren Kolloid-
teilchen oder Makromoleklle kénnen die Membran hingegen nicht passieren. Eine
Hauptanwendung ist das Entgiften des Blutes in der kinstlichen Niere. Bei der
Elektrodialyse nutzt man die Ladung mancher Kolloidteilchen aus und
beschleunigt die Dialyse durch Anlegen eines elektrischen Feldes. Mittels
Elektrodialyse wird aus Meer- und Brackwasser Trinkwasser gewonnen. Bei der
Kaseherstellung fallen milchsaurehaltige Abwasser an, aus denen Boniardi et al.
(19974, b) durch Elektrodialyse Natriumlactat abtrennen. Milchsdure gewinnt als
billiger Rohstoff fir die Herstellung biologisch abbaubarer Polymere zunehmend

an Bedeutung.

Bei der Elektroextraktion werden zwei flissige Phasen, die eine Mischungslicke
aufweisen, Ubereinander geschichtet. Ein elektrisches Gleichspannungsfeld, des-
sen Feldlinien senkrecht zur Flussig/Flissig-Phasengrenze gerichtet sind, soll den
Stoffibergang von elektrisch geladenen Teilchen Uber die Phasengrenze von der
Raffinat- in die Extraktphase verstarken (Abb. 2-2).
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Abb. 2-2: Prinzip der Trennung elektrisch geladener Teilchen durch die
Elektroextraktion

In der Umgebung eines elektrisch geladenen Korpers bzw. zwischen zwei
elektrisch geladenen Korpern besteht ein elektrisches Feld. Die Starke des

elektrischen Feldes E wird durch die Kraft F. (elektrische Kraft, Coulomb-Kraft)

ausgedrickt, die auf eine Ladung Q in diesem Feld wirkt.

Fe

E=-C 2-1
0 (2-1)

Wenn zwischen zwei geladenen Platten mit dem Abstand s die elektrische
Spannung U angelegt wird, so gilt fir das homogene elektrische Feld zwischen

den Platten:

(2-2)

m|C

Die im Elektrolyten frei beweglichen lonen tragen eine oder mehrere (Anzahl n,)

positive oder negative Elementarladungen e.

Q=n,-e (2-3)

Aufgrund ihrer elektrischen Ladung werden lonen in einem elektrischen Feld

beschleunigt und wandern ihrer Ladungsart entsprechend in Richtung der Pole,
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der Elektroden. Die naherungsweise kugelférmigen lonen erfahren infolge der

Stokes-Reibung eine Bremskraft. FUr die laminare Stromung gilt:

Fr=6-r-n-r-v (2-4)

Die Reibungskraft F; ist direkt proportional zur dynamischen Viskositat n des

Fluids, zum Kugelradius r und zur Geschwindigkeit v. Die Geschwindigkeit nimmt
so lange zu, bis das Kraftegleichgewicht zwischen Coulomb-Kraft und

Reibungskraft erreicht ist.

Schmidt (1990) flhrte zunéachst diskontinuierliche Elektroextraktionen durch und
trennte die Ubergangskomponenten Saurefuchsin, Schwefelsdure und Citronen-
saure aus der waldrigen Phase im Zweiphasengemisch n-Butanol/Wasser ab. In
kontinuierlichen Elektroextraktionen wurden der Stofflbergang von Saurefuchsin
und Citronensaure aus der wasserreichen in die butanolreiche Phase untersucht.
Weitere grundlegende Arbeiten erfolgten durch Proplesch (1994). Er verwendete
in als Zweiphasensysteme n-Butanol/Wasser, n-Pentanol/Wasser und n-Hexa-
nol/Wasser sowie die Extraktstoffe Pyrazin-2,3-dicarbonsaure, Apfelsaure,
Bernsteinsdaure und Ammoniumsulfat. Die Aufkonzentrierung von Citronenséure,
Pyrazin-2,3-dicarbonsaure und Apfelsaure gelang Proplesch (1994) auch in einer
Gegenstromanlage mit sechs bis zehn Boéden fir kontinuierliche Elektroextrak-
tionen. Raghavarao et al. (1998) trennten erfolgreich Proteine mit elektrischen
Feldstarken von 20 bis 50 V/icm aus dem walrigen Zweiphasensystem

Polyethylenglycol/Dextran ab.

Neben den ublichen Anforderungen mufd ein Extraktionsmittel fir die Elektro-
extraktion noch weitere Bedingungen erfillen. Es muf3 ausreichend Wasser auf-
nehmen konnen, damit die elektrolytisch vorliegenden Extraktstoffe sich darin
I6sen konnen. Die Autoprotolyse des Wassers sorgt daftir, dal3 an den inerten
Elektroden sowohl in der Extrakt- als auch in der Raffinatphase Wasser in
Wasserstoff und Sauerstoff gespalten wird. Auf diese Weise wird die

Elektroneutralitatsbedingung erfllt.
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Autoprotolyse: 4 H,0 > 40H +4H"
Reduktion an der Kathode: AH " +4¢e > 2H,
Oxidation an der Anode: 4 OH > 0,+2H,0+4¢

Man geht davon aus, dal3 die Extraktstoffe nicht an den Elektroden zersetzt

werden.

Eine wichtige Frage ist, ob elektrische Gleichspannungsfelder bioelektrische
Wechselwirkungen in Mikroorganismen hervorrufen. Wever (1982) berichtet, daf}
alle biologischen Wirkungen elektrischer Felder mit Wechselfeldern erzielt wurden,
wobei sie eine hohe Frequenz-Spezifitdt zeigten. Mit elektrischen Gleich-
spannungsfeldern konnte dagegen grundsatzlich keine biologische Wirkung
nachgewiesen werden. Andererseits beschreiben Markx und Davey (1999) di-
elektrische Eigenschaften von Zellen und deren Nutzung flr technische Zwecke
wie dielektrische Spektroskopie und Elektrokinetik. Nakanishi et al. (1998)
fermentierten Saccharomyces cerevisiae unter dem EinfluR von 10 mA
Gleichstrom und beobachteten einen signifikanten Anstieg der Zellgré3e und der
Alkoholproduktionsraten. Auch die Konzentrationen hdherer Alkohole, Ester und
organischer Sauren in den Fermentationsbriihen unter Stromeinflul3 wichen von
den Konzentrationen in den Kontrollkulturen ab. Hybridoma Kulturen produzierten
bei der Applikation von elektrischen Feldern (Stromdichte 70 A/m?) in Verbindung
mit einer N&ahrstoffanreicherung mehr Antikérper (Chang et al. 1995). Es kann
deshalb vermutet werden, dal3 T. thermosaccharolyticum durch den Einflu3 eines
elektrischen Gleichspannungsfeldes nicht geschadigt wird, sondern unter

Umstanden sogar zu héherer biologischer Aktivitat angeregt wird.

Eine wichtige technische Anwendung von bioelektrisch wirksamen Gleich-
spannungsfeldern ist die Elektroporation. In sogenannten Elektroporatoren setzt
man Zellen elektrischen Feldstarken der Gréf3enordnung von 5 bis 40 kV/cm bei
Pulslangen im Bereich von Millisekunden aus. Die kurzen Hochspannungsimpulse

fuhren nach Uberschreitung des Membranpotentials (ca. 1 V) zum reversiblen
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elektrischen Durchbruch. Die Poren (lokale Stérungen der Phospholipid-
Doppelschichten) erlauben einen Austausch von Makromolekilen (z. B. Gen-
material, Proteine und andere Substanzen) zwischen den Zellen und dem um-
gebenden Medium (Wolf 1989, Sprafke 1991, Hannig 1993, Kirches 1993).
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3 Experimentelle Untersuchungen

3.1 Das Losungsmittel

Weilnhammer (1993) extrahierte in situ Ethanol mit dem Extraktionsmittel Oleylal-
kohol (cis-9-Octadecen-1-ol) aus Fermenterbriihen von Clostridium thermohydro-
sulfuricum. Dieses Extraktionsmittel ist auch fur T. thermosaccharolyticum ungiftig
(Mayer 1995). Fur die Elektroextraktion ist es dagegen nicht geeignet, weil es kein
Wasser aufnimmt. In eigenen Versuchen mit elektrischen Feldstarken von
1250 V/cm konnte kein Stoffiibergang von Saurefuchsin aus der Wasserphase in
die Oleylalkoholphase erzielt werden. Hiller et al. (1996) benutzten Miglyol, ein
Triglycerid der Fa. Hluls AG, um aus Pflanzenkulturen von Galium verum (Gemei-
nes Labkraut) in situ die Sekundarmetabolite Anthrachinone zu extrahieren. Bei
Miglyol handelt es sich um wasserklare, leicht gelbliche Neutraldle, die aus Estern
gesattigter Kokos- und Palmkernfettsduren Capryl- und Caprinsaure mit Glycerin
und Propylenglycol bestehen. In Versuchen zeigt sich, dal3 Miglyol zu wenig Was-

ser aufnimmt, um fir die Elektroextraktion zum Einsatz zu kommen.

Als geeignetes Extraktionsmittel erwies sich in weiteren Vorversuchen Imwi-
tor 742, das ebenfalls von der Fa. Huls AG produziert wird Huls (1996). Imwi-
tor 742 ist ein Gemisch aus Mono-, Di- und Triglyceriden, in denen hauptséachlich
Caprylsaure (CgHi602) und Caprinsaure (CioH200,) verestert sind. Bei Raum-
temperatur ist Imwitor 742 eine weildlich-gelbliche, amorphe Masse mit leichtem
Kokosgeruch und einem fettigen, kratzenden und bitteren Geschmack. Es schmilzt
bei einer Temperatur von ca. 25 °C zu einer oligen, gelblichen Flussigkeit. Imwitor
742 ist in Diethylether, n-Hexan sowie Ethanol leicht |6slich und mit allen Fetten

und Olen mischbar. In Wasser ist Imwitor 742 schwer l6slich. Es ist aber in der
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Lage, ca. 10 Ma.-% Wasser klar aufzunehmen. In der Pharmazie wird Imwitor 742
in externen, rektalen, vaginalen und nasalen Zubereitungen in Mengen von
3-15 % als Absorptionspromotor von allein schlecht resorbierbaren Arzneistoffen
eingesetzt. In oralen Arzneiformen wirkt Imwitor 742 ebenfalls als Absorptionsfor-
derer. Es zeigt Oberflachenaktivitdt und wirkt als Weichmacher in Tabletteniber-
zugen und als Co-Emulgator in Emulsionen. Imwitor 742 kann in kosmetischen
Formulierungen als Co-Emulgator fir Cremes und Lotionen eingesetzt werden.
Als Dispergator fur Wirkstoffe in Anti-Akne-Cremes ist es ebenfalls gut geeignet.
Aufgrund seiner bakteriostatischen Eigenschaften wirkt es vorbeugend gegen
Pilzerkrankungen aller Art und kann deshalb vorteilhaft in Ful3balsam und Desin-

fektionsmitteln eingesetzt werden.

Am Lehrstuhl fur Mikrobiologie der TU Miunchen tberprufte Dipl.-Biol. Andrea van
Rinsum die Biovertraglichkeit von Imwitor 742 gegenuber T.thermosaccharo-
lyticum, indem Bakterienkulturen in Schuttelkolben mit dem Extraktionsmittel in
Kontakt gebracht wurden. Das Wachstum der mit Imwitor 742 Uberschichteten

Kulturen wird nicht beeintrachtigt.

Das Stoffsystem Imwitor 742/\Wasser bzw. Imwitor 742/Fermentationsbriihe weist
einige fur die Extraktion unglnstige Eigenschaften auf. Die mechanische Tren-
nung bei einer Temperatur von 60 °C gestaltet sich wegen der geringen Dichte-
differenz zwischen mit Wasser abgesattigtem Imwitor 742 (981 kg/ms3) und Fer-
mentationsbrihe (1020 kg/m3) schwierig. Dazu tragt auch die niedrige Grenzfla-
chenspannung zwischen Wasser und Imwitor 742 von etwa 0,005-10° N/m bei.
Ungunstig fur den Stoffibergang wirkt sich die hohe kinematische Viskositat von
1,3-10° m?/s des Extraktionsmittels aus. Wasser besitzt bei einer Temperatur von
60 °C eine kinematische Viskositat von 4,8-10" m?/s, die Fermentationsbriihe ist
mit 5,9-10” m2/s nur unwesentlich viskoser. Die Randléslichkeit von 0,54 Ma.-% in
Wasser fuhrt zu Verlusten von Imwitor 742 bei der In-situ-Extraktion. Die Verluste
bei der Reextraktion mit Wasser werden durch die Betriebstemperatur von 60 °C

in der Reextraktionskolonne vermindert.
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Tab. 3-1:

Stoffdaten von Imwitor 742 aus Hiils (1996) und eigenen Messungen

Handelsname

Imwitor 742

Chemische Formel

R-O-CH-CHOR-CH-O-R

_ (30 °C) 993,867 kg/m3
rein
_ (60 °C) 981,820 kg/m3
Dichte
mit Wasser (30 OC) 994,362 kg/m3
gesattigt (60 °C) 981,992 | kg/md
_ (30 °C) 29,6-10° | N/m
rein 3
) (60 °C) 28,2:10 N/m
Oberflachenspannung 3
mit Wasser (30 OC) 27,810 N/m
gesattigt (60 °C) 27,410° | N/m
Grenzflachenspannung (30°C) |0,044.10°| N/m
zu Wasser (60°C) |0,005-10°%| N/m
_ (30°C) |5,781-10°| m¥s
rein
Kinematische (60°C) |1,578-10°| m?s
Viskositat mit Wasser (30 °C) 4,198-10°| m2/s
gesattigt (60°C) |1,276:10°| m¥s
_ (30 °C) 0,0589 | kg/(m-s)
rein
_ _ _ (60 °C) 0,0158 | kg/(m-s)
Dynamische Viskositat .
mit Wasser (30 °C) 0,0422 | kg/(m-s)
gesattigt (60 °C) 0,0133 | kg/(m-s)
Léslichkeit
. . (30 °C) 0,49 Ma.-%
Imwitor 742 in Wasser
(60 °C) 0,54 Ma.-%
_ _ (30 °C) 14,64 Ma.-%
Wasser in Imwitor 742
(60 °C) 12,50 Ma.-%
Verteilungskoeffizienten
Imwitor 742/Ethanol/\Wasser (60 °C) 0,273 -
Imwitor 742/Essigsaure/\WWasser (60 °C) 0,449 -
Imwitor 742/Milchsaure/Wasser (60 °C) 0,259 -
Imwitor 742/n-Butanol/Wasser (60 °C) 3,714 -
Imwitor 742/Buttersdure/Wasser (60 °C) 4,128 -
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3.2 Fermentation mit Thermoanaerobacterium thermo-
saccharolyticum

3.2.1 Vorkulturen und Medien

Der Stamm T. thermosaccharolyticum (DSM 571) wird von Dipl.-Biol. M. Mayer
des Lehrstuhls fur Mikrobiologie der TU Muinchen bezogen. Zur Ziichtung der Vor-
kulturen werden Schittelkolben mit einem Volumen von 100 ml verwendet, die zur
Halfte mit Flussigkeit gefillt und mit Gummistopfen und Boérdelkappen verschlos-
sen werden. In einem Erlenmeyerkolben (Volumen 200 ml) wurden fir 100 mi
Probenvolumen die in Tab. 3-2 angegebenen Mengen an ldslicher Starke (Fa.
Difco), Tryptone (Fa. Difco), Yeast Extract (Fa. Difco), CaCl,-2H,O p.a. (Fa.
Merck) und NaCl p.a. (Fa. Merck) eingewogen. Die Zugabe von 2,4 g MOPS/3-[N-
Morpholino]proponesulfonic acid, C7H;sNO4sSNa (Fa. Sigma) wirkt als pH-Puffer.
Nach dem Losen in 80 ml bidestilliertem Wasser werden 4 ml Reduktionslésung
zugegeben. Dazu I6st man 1,25 g Na,S-9H,0O (Fa. Merck) und 1,25 g L-Cysteine
(C3H7NO,S-HCI) (Fa. Sigma) in 100 ml 0,2 n NaOH p.a. (Fa. Merck). Die Redukti-
onslésung soll den gelésten, auf T.thermosaccharolyticum toxisch wirkenden
Sauerstoff, binden. Um zu Uberprifen, ob die Lésung noch Sauerstoff enthélt,
werden 0,1 ml einer 1 g/l waldrigen Resazurinldsung (C12HsNNaO,) (Fa. Fluka) als
Sauerstoffindikator zugegeben. Die Farbe schlagt bei vorhandenem Sauerstoff
von gelb nach rot um. Mit einer Pipette tropft man solange 1 n HCl p.a. (Fa.
Merck) zu, bis der pH-Wert von 7,2 erreicht wird. Nach dem Auffullen mit bidestil-
liertem Wasser auf 100 ml Probenvolumen wird der Ansatz auf zwei Kulturfla-
schen verteilt, die sofort verschlossen werden. Mittels einer Begasungsstation wird
der restliche Sauerstoff aus den Kulturflaschen entfernt, indem durch die Gummi-
stopfen Kanullen gestochen werden, die mit Schlduchen versehen sind. Durch
Umlegen eines Ventils kann entweder Vakuum oder Stickstoff auf das Restgas-
volumen in den Flaschen angelegt werden. Dieser Vorgang wird so oft wiederholt,

bis der Farbumschlag auf gelb erfolgt. Das Austreiben des Sauerstoffs wird durch
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Erhitzen der Flaschen im Wasserbad beschleunigt. AbschlielRend werden die Pro-

ben bei einer Temperatur von 121 °C im Autoklaven sterilisiert.

Tab. 3-2: Zusammensetzung des Nahrmediums

Bestandteil Konzegr};[ration
Losliche Starke 20,0
Tryptone 10,0
Yeast Extract 2.0
CaCl,-2H,0 133
NacCl 5.0

Nach der Sterilisation der Oberflachen der Gummistopfen in der Bunsenbrenner-
flamme werden die Flaschen mit einer sterilen 1 ml-Einwegspritze mit 1 ml Vor-

kultur angeimpft.

Zum Anlegen einer Vorkultur werden 10 ml Glycerin p.a. (CsHs(OH)3) (Fa. Merck)
in eine Kulturflasche geflillt, die Flasche mit einem Gummistopfen verschlossen,
der Sauerstoff im Restgasvolumen entfernt und durch Stickstoff ersetzt. In die ste-
rilisierte Kulturflasche werden 10 ml Kulturbriihe gespritzt, das Gemisch geschit-
telt und bei einer Temperatur von -20 °C aufbewahrt. Das Glycerin verhindert das
Einfrieren der Vorkultur. Um optimale Wachstumsergebnisse zu erzielen, sollte die

Kulturbriihe aus der logarithmischen Wachstumsphase stammen.

3.2.2 Immobilisierung

Bei Fermentationen im kontinuierlichen Betrieb kann es zum sogenannten Wash-
out kommen. Der Verlust an Zellen durch den kontinuierlichen Ablaufstrom wird
durch die Bildung neuer Zellen nicht mehr kompensiert. Die Immobilisierung ist
eine Technik zur Bindung von Zellen an einen Tréger. Sie werden auf einer Matrix

fixiert. Auf diese Weise lassen sich fur den kontinuierlichen Betrieb im Fermenter
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kirzere Verweilzeiten realisieren. Katzbauer et al. (1995b) teilen die Immobilisie-
rungsmechanismen in drei Gruppen ein: mechanische Immobilisierung (wie z. B.
in einem Filter oder einer Membran), adsorptive Immobilisierung (wie z. B. Adha-
sion an eine inerte Oberflache) und Phaseneinschlul3 (wie z. B. in einem Gel oder

in einer Phase eines waldrigen Zweiphasensystems).

Fur den thermophilen Anaerobier T. thermosaccharolyticum gibt es bisher noch
keine Erfahrungen auf dem Gebiet der Immobilisierung. In Schittelkolbenversu-
chen soll der Mikroorganismus mit einem geeigneten Tragerstoff in Kontakt ge-
bracht und die Immobilisierung untersucht werden. Als Tragermaterial wird durch
Hitze denaturierte Cellulose (Handelsname Aquacel), das in Japan von der Fa.
Biomaterial hergestellt wird, verwendet. Die wiurfelférmigen Partikel mit aul3erlich
schwammartigem Aussehen haben eine Kantenldnge von 2 bis 3 mm. Ein 50 ml-
Ansatz in einem 100 ml-Schuttelkolben enthalt 23 g/l Immobilisierungsmatrix. Das
Material wird von Dr.-Ing. R. Pdrtner vom Lehrstuhl fur Biotechnologie an der Uni-
versitdt Hamburg-Harburg zur Verfigung gestellt. Die Partikel werden zusammen
mit den anderen Bestandteilen des Mediums in die Kulturflaschen gefillt und au-
toklaviert. Der pH-Wert mufd durch Zugabe von Salzs&dure vor dem Animpfen mit
1 ml Vorkultur auf den Sollwert pH-Wert von 7,2 korrigiert werden, weil in Anwe-
senheit von Aquacel wahrend der Sterilisation im Autoklaven der pH-Wert der
Nahrlésung auf Werte von ca. 8 ansteigt. Als Kohlenstoffquellen werden l6sliche
Starke und Glucose (Fa. Merck) in der Konzentration von 10 g/l getestet. Im Ge-
gensatz zu loslicher Starke wird frisch angesetzte Glucoselosung erst nach der
Sterilisation zugesetzt, da sonst Karamelisierung und Maillard-Reaktionen der
Glucose mit Protein auftreten. Der Ruhreintrag erfolgt erst, wenn nach ca.
24 Stunden in dem wasserbadtemperierten (60 °C) Schittelkolben ein sichtbares
Wachstum festgestellt wird. Fir das Riuhren kommen teflonummantelte Ruhrfische
(Lange 1 cm, Durchmesser 6 mm) zum Einsatz. Die Drehzahl betrdgt 200 Um-
drehungen/Minute. Das Ende der Batchfermentationen wird durch pH-Wert-

messungen bestimmt.

Um feststellen zu kénnen, ob und in welchem Mal3e sich der Mikroorganismus an

den Tragerstoff gebunden hat, werden einzelne Matrixpartikel in einem Raster-
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elektronenmikroskop von Prof. L. Bachmann am Lehrstuhl fir Technische Che-
mie | der TU Munchen untersucht. Nach Versuchsende werden die Partikel aus
der Kulturbrihe abfiltriert und zweimal gespult. Als Waschmittel dient entweder
Wasser oder eine 10-prozentige Formaldehydlosung. Die gereinigten Matrixkoérner
werden anschliel3end bei Zimmertemperatur luftgetrocknet. Um Klarheit dartber
zu erlangen, ob die Bakterien tatsachlich in das Innere der weit verzweigten Mat-
rixstruktur eindringen und sich dort festsetzen, werden die Matrixkérner in der

Mitte mehrmals durchtrennt.

3.2.3 Kontinuierliche Fermentationen mit In-situ-Extraktion und
In-situ-Elektroextraktion

Die Versuchsanlage fur kontinuierliche Fermentationen mit In-situ-Extraktion und

In-situ-Elektroextraktion ist vereinfacht in Abb. 3-1 dargestellt.

Kernbestandteil ist ein sterilisierbarer Fermenter aus Glas mit einem nutzbaren
Volumen von 22 Litern der Fa. Chemap AG mit der zugehdrigen Steuer- und Re-
geleinheit (Typ FZ 3000).

Die Hauptabmessungen des Fermenters sind in der folgenden Tabelle aufgefihrt.

Tab. 3-3: Hauptabmessungen des Fermenters

Innendurchmesser 250 mm
Hohe 500 mm
Volumen 221
Werkstoff Glas mit Edelstahlarmaturen
Ruhrer Doppelter Vierblatt-Scheibenrthrer mit Stromstorern
Ruhrerdurchmesser 74 mm
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Abb. 3-1: Vereinfachtes FlieRschema der Versuchsanlage fir Fermentationen
mit In-situ-Extraktion und In-situ-Elektroextraktion
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Das Bruhenvolumen betragt bei den kontinuierlichen Fermentationen 16 |, bei den
Extraktionsversuchen 17 |I. Der Fermenter wird kontinuierlich betrieben, d. h. es
wird ein konstanter Fermenterbrihenstrom abgefthrt und ein Substratstrom zu-
gefuhrt. Die Ablaufpumpe ist ebenso wie die Zulauf- und die Laugenpumpe als
Schlauchpumpe ausgefihrt. Als Sammelgefal3 fur die abgezogene Fermenterbri-
he dient eine 50-I-Glaskolonne. Wahrend der Fermentationsversuche ohne In-situ-
Extraktion kann das Reaktionsvolumen im Fermenter konstant gehalten werden,
indem der komplette Fermenter auf einer Kraftmel3dose plaziert wird. Sie erfaldt
das Gewicht des Fermenterinhaltes und aktiviert die Zulaufpumpe bei Abfall auf
das Mindestgewicht. Wahrend der Extraktionsversuche detektiert ein hdhenver-
stellbarer Leitfahigkeitssensor die Flussig/Flussig-Phasengrenze und regelt die
Substratzufuhr. Das Substrat (pH-Wert 7,2) fur die kontinuierlichen Fermentatio-
nen besitzt dieselbe Zusammensetzung (Tab. 3-4) wie das Nahrmedium fur die
Schittelkolbenversuche. Es wird in Vorratsbehéaltern aus Edelstahl mit einem Vo-
lumen von 50 | autoklaviert und bereitgehalten. Die Starkeldsung besitzt im Ver-
gleich zu einer Glucoselosung eine hodhere Viskositat. Trotzdem lafdt sich die
Nahrlésung problemlos férdern und ist damit fir den kontinuierlichen Fermentati-

onsbetrieb einsatzfahig.

Tab. 3-4: Zusammensetzung des Nahrmediums

Bestandteil Konzegr};[ratic)n
Losliche Starke | 20,0 bzw. 50,0
Tryptone 10,0
Yeast Extract 2.0
NaCl 5’0
CaCl,-2H,0 1,33

Aus den Produktspezifikationen fur Tryptone und Yeast Extract (Difco 1997) las-
sen sich die Konzentrationen der Aminosauren und Kohlenhydrate entnehmen

und somit der Gesamtkohlenstoffgehalt fir die beiden Bestandteile des Mediums
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berechnen (Tab. 3-5). Tryptone enthalt 40,00 Ma.-% Kohlenstoff, Yeast Extract
36,44 Ma.-% Kohlenstoff. Dabei wird fur die Kohlenhydrate die molare Masse von
180,16 g/mol der Glucose eingesetzt. Messungen des Glucosegehaltes der |6sli-
chen Starke ergeben, dalR ein Gramm ldsliche Stéarke lediglich 0,8423 g Glucose
entspricht. Der Rest von ca. 15 Ma.-% besteht vermutlich aus Wasser. Bezieht

man den Wasseranteil auf Starke mit einer formalen molaren Masse von

M¢=162,1 g/mol, so betragt der Wasseranteil 24,47 Ma.-%.

Tab. 3-5: Auszug aus der Produktspezifikation fur Tryptone und Yeast Extract
der Fa. Difco (Difco 1997)

Tryptone | Yeast Extract

amino acids: | Ma.-% Ma.-%
alanine 2,86 5,36
arginine 3,03 3,02
aspartic acid 6,11 6,69
cystine 0,42 0,74
glutamic acid | 17,05 14,20
glycine 1,75 3,25
histidine 2,02 1,20
isoleucine 4,40 3,23
leucine 7,11 4,69
lysine 6,70 5,15
methionine 2,57 1,05
phenylalanine 3,71 2,53
proline 7,45 2,60
serine 4,29 2,84
threonine 3,58 2,95
tryptophan 0,71 1,36
tyrosine 1,42 1,20
valine 5,00 3,79
carbohydrate 7,70 17,50
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Aufgrund der mikrobiellen Saureproduktion mufd der pH-Wert im Fermenter durch
Zufuhr von Lauge konstant gehalten werden. Eine Glas-pH-Elektrode (Typ 465,
Fa. Ingold) mi3t den pH-Wert und aktiviert bei zu geringen Werten die Laugen-
pumpe, die Kalilauge (10 Ma.-%) in den Fermenter fordert. Am Boden des Lauge-
Vorlagebehélters befindet sich ein Drucksensor, der Uber den hydrostatischen
Druck den aktuellen Flussigkeitsstand erfal3t. Das Melf3signal wird tber einen
Echtzeitschreiber kontinuierlich aufgezeichnet und liefert eine Aussage Uber den

Laugenverbrauch.

In die Stromstorer ist eine Heiz-Kuhl-Einrichtung integriert, die Uber eine Tempe-
raturregelung den Inhalt des Reaktors auf eine Temperatur von 60 °C thermostati-
siert. Je nach Bedarf werden die Stromstérer auf der Innenseite mit Heizdampf
oder Kiuhlwasser durchstromt. Ein lokaler Dampferzeuger stellt den zu Heiz- und

Spulzwecken benotigten Dampf zur Verfligung.

Das Flussigkeitsvolumen wird durch einen doppelten Vierblatt-Scheibenrthrer per-
manent durchmischt, dessen Welle von unten durch den Fermenterboden geftihrt
ist. Sie wird durch eine doppelt wirkende Gleitringdichtung gegeniuber dem Fer-
menterinhalt abgedichtet. Durch die Ruhrbewegung werden Konzentrationsunter-
schiede und Temperaturgradienten ausgeglichen, Laugen- und Substratstrom
gleichmélRig verteilt und die Zellsubstanz in die Flussigkeit suspendiert. Dadurch
wird verhindert, dal3 sich die Zellen am Behélterboden absetzen. Die Drehzahl
betragt im Normalbetrieb konstant 100 U/min. Die vier Stromstorer verhindern die

Bildung einer Trombe an der Phasengrenze.

Im Fermenter herrscht ein Uberdruck von 0,1 bar, um ohne Saugvorrichtung tber
die Probeentnahmeleitung Proben der Fermentationsbrihe abziehen zu kdnnen
und um das Eindringen von Fremdstoffen zu verhindern. Samtliche den Reaktor
verlassenden Gase werden uber eine Abluftgruppe, die eine Kuhlfalle zur Rick-
kondensation leichtflichtiger Komponenten enthalt, zu einem U-Rohr-Manometer
geleitet. Es ist mit Wasser geflllt und laf3t einen maximalen Differenzdruck von

0,1 bar (1 m Wassersaule) zu.
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Fur den Fall, dai3 ein Druckabfall im Fermenter nicht durch mikrobielle Gasbildung
kompensiert werden kann, besteht die Moglichkeit der Stickstoffzufuhr tber die
Zuluftgruppe, die wie die Abluftgruppe auf dem Fermenterdeckel montiert ist. Ein
gesinterter Keramikkoérper filtert Feststoffpartikel und Flussigkeitstropfchen aus
dem zustromenden Gas. Stickstoff wird auch in der Rickkihlphase nach der Ste-

rilisation des Fermenters bendtigt.

Die Zufuhr des Extraktionsmittels erfolgt Gber einen Verteiler direkt in die Extrakti-
onsmittelphase im Fermenter. Auf der gegentberliegenden Seite des Verteilers
wird mittels eines Sammlers das Extraktionsmittel nahe der Zwei-Phasengrenze
wieder abgezogen. Sammler und Verteiler sind in Form eines T-Rohrstlickes aus-
gefiihrt. An den Rohrenden und durch eine Bohrung am T-Ubergang tritt die Fliis-
sigkeit aus und ein. Durch diese Ausflhrung des Verteilers und Sammlers werden
Totzonen weitgehend vermieden und eine gleichmaRige Stromungsgeschwindig-
keit entlang der Flussig/Flissig-Phasengrenze erreicht. Die Zu- und Ablaufpum-
pen fur das Extraktionsmittel sind als Zahnradpumpen ausgefuhrt. Der Ablauf-
strom fur das beladene Extraktionsmittel wird fest eingestellt und betragt bei allen
Versuchen 6,67 I/h. Die Fillstandsregelung im Fermenter erfolgt durch einen Vi-
brationsgrenzschalter Typ Liquiphant T FTL 260 der Fa. Endress + Hauser. Der
Schalter ist mittig und hohenverstellbar auf dem Fermenterdeckel montiert. Wah-
rend der Extraktionsversuche wird der Fullstand auf 21 | Gesamtvolumen gehal-

ten.

Abb. 3-2 zeigt den Fermenter im Extraktionsbetrieb. Er ist mit 17,0 | Fermen-
tationsbruhe gefillt, die eine gelblich weil3e Farbe mit einem leichten Grinstich
besitzt. Dartiber befinden sich 4,0 | der braunlich weiRen Extraktionsmittelphase.
Sowohl die Bakterienbrihe als auch das Extraktionsmittel Imwitor 742 weisen eine

sehr starke Tribung auf.
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Abb. 3-2: Fermenter im Extraktionsbetrieb
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Das beladene Extraktionsmittel wird in einer Glaskolonne mit Wasser bei einem
Volumenstrom von 60 I/h und einer Temperatur von 60 °C im Gegenstrom
reextrahiert. Die Reextraktionskolonne besitzt eine Stoffaustauschhéhe von 1 m,
einen Innendurchmesser von 70 mm und einen Auf3endurchmesser von 85 mm.
Das organische Losungsmittel wird in Wasser dispergiert. Abb. 3-3 zeigt das
Tropfenregime in der Reextraktionskolonne. Durch die Dispergierung stellt sich ein
Tropfendurchmesser von 3 bis 5 mm ein. Neben den grof3en Tropfen erkennt man
eine grofRe Zahl kleiner Tropfen, deren Durchmesser weniger als ein Millimeter
betragt. Diese Tropfen sind zu klein, um im Gegenstrom aufzusteigen und werden
deshalb vom Wasser aus der Kolonne ausgetragen. Aufgrund der langen Verweil-
zeit dieser kleinen Tropfen I6sen sie sich teilweise im Wasser. Bei einer Tempe-
ratur von 60 °C weist Imwitor 742 eine Randloslichkeit von 0,54 Ma.-% in Wasser

auf. Die Extraktionsmittelverluste betragen ein bis zwei Liter pro Woche.

Im rechten Teil des gezeigten Kolonnenabschnittes steigen mehr Tropfen auf als
im linken Teil, was auf die ortlich unterschiedliche Warmeabstrahlung an die Um-
gebung zurtickgefuhrt wird. Direkt rechts neben der Kolonne befindet sich die
Mel3- und Regeleinheit der Fermentationsanlage, welche die Warmeabstrahlung
der Kolonne vermindert. Im Kolonnenkopf koaleszieren die Tropfen wieder zu ei-
ner homogenen Phase. Nach einer Filterung (Fa. Sartorius, Porenweite 0,2 um)

wird das regenerierte Extraktionsmittel rezirkuliert, so dal3 ein Kreislauf entsteht.
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Abb. 3-3: Tropfenregime in der Reextraktionskolonne
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Die fur die Elektroextraktion notwendige elektrische Gleichspannung liefert im Be-
reich von 0 bis 250 V ein Netzgerat, wobei aus Sicherheitsgriinden die maximale
Stromstarke auf 50 mA begrenzt wird. Die Anode befindet sich 1,5 cm Uber, die
Kathode 1,5 cm unter der Flussig/Fluissig-Phasengrenze. Die beiden platinierten
Gitterelektroden sind héhenverstellbar. Sie dampfen die durch den grol3en Visko-
sitatsunterschied erzeugte Wellen- und Trombenbildung an der Phasengrenze
nicht ausreichend. An die untere Elektrode wird mittig eine Edelstahlscheibe mit
einem Durchmesser von 120 mm befestigt, um die Turbulenzen an der Phasen-
grenze zu reduzieren. Im Fermenter wird fir alle spannungsfihrenden Teile wér-

mebestandiges PTFE (Polytetrafluorethylen) als Isolationsmaterial eingesetzt.

Der Fermenter, alle Zu- und Ablaufleitungen sowie Armaturen werden vor dem
Animpfen sterilisiert. Zunachst werden ca. 15 | Substrat eingefullt. Die Regelungs-
einheit besitzt ein integriertes automatisches Sterilisationsprogramm, das den
Fermenter fir die Dauer von 20 Minuten auf einer Temperatur von 121 °C ther-
mostatisiert. Nach der Rickkuhlphase auf die vorgesehene Betriebstemperatur
von 60 °C werden tber den mit einem Gummistopfen verschlossenen Animpfstut-
zen 500 ml Animpfkulturen aus zehn bis zwo6lf Schittelkolben in den Fermenter
gespritzt und die Laugenzufuhr aktiviert. Nach mehreren Stunden beginnen sich
die Mikroorganismen zu vermehren. Die damit verbundene Tribung im Fermenter
wird mittels Messungen der optischen Dichte (OD) quantifiziert, ab einem OD-Wert
von ca. 1 wird auf kontinuierlichen Betrieb umgeschaltet. Zeigt die kontinuierliche
Fermentation nach ca. drei bis vier Tagen stabile Parameter, wird mit der In-situ-
Extraktion begonnen. Beim Erreichen gunstiger Mel3werte wird die Elektroextrakti-
on durch Hinzuschalten des elektrischen Feldes gestartet. Nach Fermentations-
zeiten von ein bis vier Wochen stellt sich ein stationarer Betriebszustand ein, und

die Betriebsparameter werden entsprechend dem Versuchsprogramm geéndert.

Der Fermentationsverlauf wird durch Messungen der optischen Dichte und des
Laugenverbrauchs kontrolliert. Taglich werden je 5 Proben von 1,7 ml der gefil-
terten und ungefilterten Fermenterbriihe sowie des Wasserablaufes der Reextrak-
tionskolonne gezogen (Einmalfilter 0,2 um Porenweite, Fa. Schleicher & Schuell).

Die Proben werden in Eppendorf-Schraubdeckelgefal3en bei einer Temperatur von
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-20 °C eingefroren und fur die HPLC-Analysen, die Zelltrockenmassenbestimmung

und die Starketests bendotigt.

Tab. 3-6 gibt eine Ubersicht samtlicher durchgefiihrter Versuchsreihen. Der Ex-
traktionsmittelstrom (6,67 I/h) und der Wasserstrom in der Reextraktion (60 I/h)
werden konstant gehalten. Der Ablaufstrom wird im Bereich von 2 bis 12 I/d vari-
iert. Die Starkekonzentration des Substrates betragt 20 bzw. 50 g/l. Die angelegte

Spannung wird bei den letzten beiden Versuchen von 50 auf 250 V erhoht.

Tab. 3-6: Versuchsprogramm

Versuchsreihe Stark;/ronz. At?/lguf Spar:/nung Da#er
Fermentation 20 2,44 - 820
Fermentation 20 4,00 - 290
Fermentation 20 5,62 - 210
Fermentation 20 11,08 - 250
Fermentation 50 5,15 - 490
Fermentation 50 10,88 - 190

Extraktion 20 4,90 - 420
Extraktion 50 7,20 - 530
Extraktion 20 11,25 - 220
Extraktion 50 11,25 - 130
Elektroextraktion 20 5,23 50 590
Elektroextraktion 50 5,47 50 290
Elektroextraktion 20 9,55 50 530
Elektroextraktion 50 9,82 50 220
Elektroextraktion 20 11,50 250 160
Elektroextraktion 50 11,49 250 140
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3.2.4 Probleme bei der Versuchsdurchfihrung

Die Wabhrscheinlichkeit des Anwachsens einer bakteriellen Kultur im Fermenter
hangt wesentlich von der Qualitat der Animpfkultur ab. Sie soll idealerweise aus
der logarithmischen Wachstumsphase der Bakterien stammen. Bei der Verwen-
dung von 10 Schittelkolben mit einem Volumen von jeweils 50 ml trifft dies sicher-
lich nicht fir alle Schuittelkolben zu. Im Idealfall beginnen die Bakterien im Fer-
menter sich sofort zu vermehren. Ublicherweise muf die Lag-Phase abgewartet
werden, in der sich die Mikroben an die neuen Fermentationsbedingungen adap-
tieren. Nach einer zu langen Lag-Phase ist die Konzentration an Produkten der
Karamelisierung und Maillard-Reaktion so grof3, dal3 sich T.thermosaccharo-
lyticum in einem solchen Medium nicht mehr vermehren kann. Bei der Maillard-
Reaktion reagieren reduzierende Zucker mit freien Aminogruppen der Proteine.
Die braun gefarbten Produkte sind schwer abbaubar und wirken stoffwechsel-

hemmend. Die Fermentation mufd abgebrochen werden.

Die langen Versuchszeiten der kontinuierlichen Fermentationen von 130 bis 820 h
(d. h. 34 Tage) fuhren zu erheblichen Problemen wahrend das Fermentationsbe-
triebes. In den drei Schlauchpumpen fir den Ablaufstrom, die Substrat- und Lau-
genzufuhr werden die Silikonschlauche im Dauerbetrieb stark belastet, so dal3 sie
taglich auf Verschleil3 kontrolliert sowie gegebenenfalls ersetzt werden muissen.

Ein Ausfall einer Schlauchpumpe fiihrt zum vorzeitigen Ende einer Versuchsreihe.

Wahrend des Dauerbetriebes kommt es zu Ausféllungen von Carbonaten im Fer-
menter. Sie lagern sich an Einbauten wie den Stromstérern, den Rohrzufiihrungen
sowie am Fermenterboden ab. Solche Bodenablagerungen sind bereits in
Abb. 3-2 zu erkennen. Falls sich davon Partikel 16sen, kbnnen sie das Ernteventil
und die Ablaufleitung der Fermentationsanlage verstopfen. Auf3erdem sedimentie-
ren die Zellen in der Ablaufleitung aufgrund der niedrigen Stromungsgeschwindig-
keit. Sind das Ernteventil oder die Ablaufleitung durch Ablagerungen verstopft,
wird keine Zellbrihe aus dem Reaktor gefordert. Es gelangt deshalb auch kein

frisches Substrat in den Fermenter. Die Bakterien sterben wegen Nahrstoffman-
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gels ab. Um stérende Ablagerungen in der Ablaufleitung zu vermeiden, wird sie

taglich mehrere Minuten lang mittels einer Dampf- und Stickstoffspulung gereinigt.

Wie die Ablaufleitung miussen auch die Zulaufleitungen fur die Nahrldsung taglich
mit Dampf gespult werden. Obwohl die Wachstumsgeschwindigkeit der ther-
mophilen Bakterien bei Raumtemperatur gering ist, gelingt es T. thermosaccharo-
lyticum in den Zulaufleitungen entgegen der Stromungsrichtung zu wachsen. Die
in den Fermenter gepumpte Nahrlosung besitzt in diesem Fall nicht mehr die ur-
sprungliche Zusammensetzung. Die Substratlésung ist bereits mit mikrobiellen
Stoffwechselprodukten angereichert, und ein Teil der Nahrstoffe ist verbraucht.
Die Kiuhlung der Zulaufleitungen auf eine Temperatur von 4 °C und der Einbau
einer mechanischen Sperre in Form einer Tropfflasche kdnnen das Zurtckwach-
sen der Bakterien in die Zulaufleitungen lediglich verzogern. Deshalb wird die
Tropfflasche taglich gewechselt, die entsprechenden Leitungen werden mit Dampf
sterilisiert sowie mit Stickstoff gespult. Unter Umstanden muld bei einer Kontami-

nation auch der Restinhalt der Vorratsbehéalter fir das Substrat verworfen werden.

Wahrend der Extraktions- und Elektroextraktionsversuche neigen die Bakterien im
Dauerbetrieb dazu, einen Biofilm auf der in der Bakterienbrihe befindlichen Git-
terelektrode zu bilden. Der Biofilm verschlechtert den Austausch der Bakterien-
brihe zwischen Gitterelektrode und Flussig/Flissig-Phasengrenze. Abb. 3-4 zeigt
eine Ausschnittsvergrofierung von Abb. 3-2. In beiden Abbildungen erkennt man
im Abstand von 1,5 cm unter der Flissig/Flissig-Phasengrenze zwischen den
schwarzen Fullstandsmarkierungen fir 16 und 17| den weil3en, flockigen Be-
wuchs auf der Gitterelektrode. Trotz des Ruhrens gelingt es T. thermosaccharo-
lyticum, sich auf der Oberflache festzusetzen und sich dort zu vermehren. Bei zu
starker Biofilmbildung mul3 die Fermentation vorzeitig abgebrochen werden, weil

zur Reinigung der Elektrode der Fermenter gedffnet werden muf3.
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Abb. 3-4: Biofilmbildung durch Thermoanaerobacterium thermosaccharolyticum
an der in der Bakterienbrihe befindlichen Gitterelektrode

Ein Versuchsabbruch kann auch durch Anlagerungen toter Zellen an der Flis-
sig/Flussig- sowie der Flissig/Gas-Phasengrenze verursacht werden. Abb. 3-5
(AusschnittsvergroRerung von Abb. 3-2) zeigt beide Phasengrenzen im Fermenter
wahrend einer kontinuierlichen Fermentation mit In-situ-Extraktion. Die Flus-
sig/Flussig-Phasengrenze an der Fllstandsmarkierung far 171 ist durch die
Braunfarbung deutlich erkennbar. Sie wird durch die Ansammlung abgestorbener
Zellen verursacht. An der Flissig/Gas-Phasengrenze an der Fillstandsmarkierung
fur 21 | befindet sich an der Glasinnenseite ein brauner Belag aus toten Zellen. Auf
welche Weise die Zellen aus der Fermentationsbrihe durch die Extraktionsmittel-
phase hindurch dorthin gelangen, ist ungeklart. Die Anlagerungen an der Flis-
sig/Flussig-Phasengrenze verhindern den Stoffibergang der Stoffwechselprodukte
aus der Fermentationsbriihe in die Extraktionsmittelphase. Durch die Zellan-
reicherungen an der Flussig/Gas-Phasengrenze kann es zu Verstopfungen im
Leitungssystem des Extraktionsmittels kommen. Eine Absaugung der Anlagerun-
gen an den Phasengrenzen ist wahrend des Fermentationsbetriebes nicht durch-
fuhrbar. Bei zu starker Verschmutzung muf3 der Fermentationsbetrieb beendet

werden.

In Abb. 3-5 sind an der Flussig/Gas-Phasengrenze Gasblasen erkennbar.

T. thermosaccharolyticum produziert neben Alkoholen und Carbonséauren auch die
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Gase Kohlendioxid und Wasserstoff. Sie steigen als Gasblasen auf, wenn die ma-
ximale Loslichkeit in der Fermentationsbrihe Uberschritten ist. Des weiteren bilden
sich an den Gitterelektroden die Elektrolysegase Sauerstoff und Wasserstoff, die
nach Passieren der Extraktionsmittelphase ebenfalls in den Gasraum des Fer-

menters gelangen.

Abb. 3-5: Flussig/Flussig-Phasengrenze und Flissig/Gas-Phasengrenze im
Fermenter mit Extraktionsbetrieb

Die hier geschilderten Probleme bei der Versuchsdurchfihrung fuhrten oft zu vor-
zeitigen Versuchsabbriichen, so dal3 die Durchfiihrung einiger Versuchsreihen
mehrfach wiederholt werden muf3te. Dadurch wurde der Aufwand fur die Experi-
mente stark erhoht.



42 3 Experimentelle Untersuchungen

3.3 Konzentrationsbestimmungen

3.3.1 Messung der optischen Dichte

Durch das Wachstum der Bakterien ergibt sich eine Tribung der Fermenterbrihe.
Diese Tribung nutzt man in den Verfahren der Tribungsanalyse aus, um die Kon-
zentration von Zellen oder Partikeln einer Suspension mittels eines durch die Sus-
pension gehenden Lichtstrahls zu bestimmen. Ein Mal3 fur die Abnahme des
durchgelassenen Lichts ist die optische Dichte (OD), die als Logarithmus

log,, =(I,/1) definiert ist, wobei |, die Intensitét des Referenzlichtstrahls ist.
OD =log,,(1,/1) (3-1)

Fur einen vorgegebenen Zelltyp ist die optische Dichte direkt proportional zur Kon-

zentration der Zellen.
oD ~ CZellen (3'2)

Diese Proportionalitat gilt allerdings nur in einem eingeschrankten Wertebereich
(Singelton und Sainsbury 1996). Die Messungen erfolgen in einem Spektralpho-
tometer (Spectronic 1001, Fa. Bausch & Lomb) bei einer Wellenlange von 580 nm
mit Einmal-Kivetten (Plastibrand, Fa. Brand). Der Mel3wert ergibt sich aus der
Differenz zwischen der optischen Dichte der Brihe und der optischen Dichte der

gefilterten Probe.
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3.3.2 Bestimmung der Zelltrockenmasse

Zur Bestimmung der Zelltrockenmasse wird 1 ml Fermentationsbriihe durch einen
zuvor gewogenen Filter mit 0,2 um Porenweite (Fa. Gelman Sciences) geprel3t.
Das Filterpapier mit dem Filterkuchen trocknet man 24 h im Trockenschrank bei
einer Temperatur von 120 °C. Aufgrund der hygroskopischen Eigenschaften des
Filterpapiers a3t man den Filterkuchen zusammen mit dem Filter anschlieRend
1 h an der Umgebungsluft mit Luftfeuchtigkeit abséttigen. Die gesuchte Trocken-
masse bestimmt sich aus der Massendifferenz zwischen dieser Probe und dem
unbenutzten Filterpapier. Da Starkemolekulle das Filterpapier nicht passieren, muf3
im Falle des Vorhandenseins von Reststarke in der Briuhe diese bei der Zelltro-
ckenmassenbestimmung bericksichtigt werden. Dazu wird die Reststarkekonzen-
tration ermittelt und von der zunachst bestimmten Trockenmassenkonzentration

abgezogen.

3.3.3 Bestimmung der Produktkonzentrationen mit HPLC

Die Quantifizierung der l6slichen Fermentationsprodukte erfolgt mittels High Per-
formance Liquid Chromatography (HPLC). Die Trennséule der HPLC-Apparatur
wurde bereits erfolgreich zur Trennung von Gemischen aus Alkoholen, Aldehyden,
Ketonen, Kohlehydraten, organischen Sauren und Fettsauren eingesetzt (Pecina
et al. 1983). In der folgenden Aufstellung ist der Umfang der HPLC-Apparatur zu-

sammengefalit:



44 3 Experimentelle Untersuchungen

Tab. 3-7: Umfang der HPLC-Apparatur

Komponente Hersteller Bezeichnung
Entgaser Shodex Degas |KT-37
Pumpe Perkin Elmer Binary LC Pump Model 250

Automatischer Probenaufgeber | Perkin Elmer ISS 200

Vorsaule BioRad Micro Guard Cation H+

Saulen-Thermostatisiereinheit | Spark Holland | Mistral

Trennséaule BioRad HPX-87H
UV/VIS-Detektor Perkin Elmer LC-295
RI-Detektor Perkin Elmer LC-30

Interface 1 Perkin Elmer 900er Serie
Interface 2 Perkin Elmer 600er Serie
Interface 3 Perkin Elmer Nelson 950A/970A

Die Ausgabe der Daten erfolgt auf einem PC, auf dem mit der Perkin Elmer-

Software die Chromatogramme ausgewertet werden.

Mayer (1995) entwickelte fur die Trennsaule BioRad HPX-87H eine Analysenme-
thode fir Fermentationsbrilhen von T. thermosaccharolyticum. Die charakteristi-

schen Betriebsbedingungen sind in Tab. 3-8 zusammengefalit.
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Tab. 3-8:

Betriebsbedingungen der HPLC-Apparatur

Eluent (mobile Phase) 5,0 mM H,SO,
Spulflussigkeit 5,0 mM H,SO,
FluR3rate 0,8 ml/min
Hauptsaulentemperatur 45 °C
Vorsaulentemperatur Raumtemperatur
Sampling Rate 2,5 pts/s
Injektionsvolumen 10 pl
Spulvolumen 1000 pl
Ruheflul 0,05 ml/min

max. Druck 1500 PSI

max. Hauptsaulentemperatur |65 °C (bei Regeneration)

Um die Produktkonzentration der Fermentationsproben in quantitativer Form zu

erhalten, ist eine Kalibrierung mit Proben definierter Zusammensetzung notig (sie-
he Tab. 3-9).

Tab. 3-9:

Stoffwerte der Kalibriersubstanzen

Substanz Hersteller mOIa;m'\c/)lf ss€
Glucose-Monohydrat p.a. Merck 198,17
Lactat p.a. Fluka 90,08
Acetat p.a. Merck 60,05
Ethanol p.a. Merck 46,07
Butyrat p.a. Merck 88,11
n-Butanol p.a. Merck 74,12
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Die Konzentrationen der einzelnen Kalibrierproben sind in Tab. 3-10 zusammen-

gestellt:

Tab. 3-10: Konzentrationen der Kalibrierproben

Konzentration
g/l
Substanz Probe 1 Probe 2 Probe 3 Probe 4 Probe 5
Glucose 20,0 5,0 1,0 0,5 0
Lactat 0 0,5 1,0 50 20,0
Acetat 0 0,2 0,5 2,0 10,0
Ethanol 0 0,2 0,5 2,0 10,0
Butyrat 0 0,2 0,5 1,0 5,0
n-Butanol 0 0,2 0,5 1,0 5,0

Da die Kalibrierung basierend auf Peakflachen in den meisten Fallen der Peakho-
henauswertung Uberlegen ist, werden die Detektoren auf Peakflachen kalibriert.
Fur alle Stoffe erhalt man mit dieser Methodik tUber dem gesamten Mel3bereich
der Detektoren einen linearen Zusammenhang zwischen Substanzkonzentration
und Peakflache. Fiur die Retentionszeiten der Reinstoffe ergeben sich die in
Tab. 3-11 aufgefuhrten Werte. Aufgrund unterschiedlicher Leitungslangen differie-

ren die Retensionszeiten von UV/VIS- und RI-Detektor.
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Tab. 3-11: Retentionszeiten der Substanzen

Retentionszeit

min

Substanz | UV/VIS-Detektor | RI-Detektor
Glucose - 7,185
Lactat 9,940 10,120
Acetat 11,795 11,980
Ethanol - 16,815
Butyrat 17,265 17,440
n-Butanol - 29,355

Nach jedem Saulenwechsel, jeder Saulenregeneration oder jedem anderen Ein-

griff in das HPLC-System wird die Kalibrierung erneut durchgefihrt.

3.3.4 Bestimmung der Starkekonzentrationen

Fur die Bestimmung der Starkekonzentrationen in den Fermentationsbrihen wird
ein UV-Test zur Bestimmung von nativer Starke in Lebensmitteln und anderen
Probenmaterialien (Best.-Nr. 207 748) der Fa. Roche Diagnostics (ehemals Fa.
Boehringer Mannheim) verwendet. Der enzymatische Bioanalytik-Test funktioniert
nach folgendem Prinzip: Starke wird durch das Enzym Amyloglucosidase (AGS)

bei einer Temperatur von 55-60 °C und pH-Wert=4,6 in D-Glucose gespalten.

AGS
Starke + (n-1) H.O n D-Glucose

Die gebildete D-Glucose wird bei einem pH-Wert=7,6 mit den Enzymen Hexokina-
se (HK) und Glucose-6-phosphat-Dehydrogenase (G-6-P-DH) bestimmt.
D-Glucose wird mit Adenosin-5'-triphosphat (ATP) in Gegenwart von Hexokinase
zu D-Glucose-6-phosphat (G-6-P) phosphoryliert unter gleichzeitiger Bildung von
Adenosin-5’-diphosphat (ADP) (Raumtemperatur).
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HK
D-Glucose + ATP _ G-6-P + ADP

G-6-P wird mit Nicotinamid-dinucleotidphosphat (NADP) in Gegenwart von
G-6-P-DH zu D-Gluconat-6-phosphat oxidiert, wobei reduziertes Nicotinamid-

dinucleotidphosphat (NADPH) entsteht (Raumtemperatur).

G-6-P-DH
G-6-P + NADP® — 5 D-Gluconat-6-phosphat + NADPH + H*

Die wahrend der Reaktion gebildete NADPH-Menge ist der durch Hydrolyse der
Starke gebildeten D-Glucose-Menge proportional. NADPH ist die Mel3grol3e, die
aufgrund seiner Absorption bei einer Wellenlange von 340 nm bestimmt wird
(UVIVIS-Spektrometer Lambda 2, Fa. Perkin EImer). Die zugehdorige Glucosekon-

zentration c, berechnet sich nach der folgenden Gleichung:

cG:V'MG-AE (3-3)
e-d-v

Darin steht V fir das Testvolumen (2,32 ml), v fur das Probevolumen (0,1 ml),

MG fur das Molekulargewicht der zu bestimmenden Substanz (Gluco-

se=180,1 g/mol) und d fir die Schichtdicke (1 cm). Der Term AE beschreibt die
Differenz aus der Extinktionsdifferenz der Probe und der Extinktionsdifferenz der
Reagenzien. Der Extinktionskoeffizient £ von NADPH hat bei der gewahlten Wel-
lenlange von 340 nm einen Wert von 6,3 I/(mmol-cm). Roche Diagnostics liefert
die drei Enzympréparate in Form von zwei L6ésungen (AGS, Puffer) und einer
Suspension (HK und G-6-P-DH) zusammen mit einer Standard-Starkesubstanz,
die zur Kalibrierung des Photometers verwendet werden kann. Der Bestimmungs-
satz kann bis zu einer Starkekonzentration von 0,7 g/l ohne Probenverdiinnung

angewendet werden.
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4 Ergebnisse

4.1 Immobilisierung

Die Abb. 4-1 bis Abb. 4-4 sind Rasterelektronenmikroskop-Aufnahmen vom
Inneren der Matrix-Korner, die aus Versuchen zur Immobilisierung von T. ther-
mosaccharolyticum auf der Matrix Aquacel mit den Substraten Glucose und

|6sliche Starke stammen.

Abb. 4-1: REM-Aufnahme vom Inneren eines Matrix-Korns, Substrat: Glucose,
Spulmittel: 10 prozentige Formaldehydlésung, VergroRerungs-
faktor: 2000
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Aufgrund der Tiefenscharfe der REM-Aufnahmen sind die réaumliche,
schwammartige Struktur und die zerkluftete Oberflache der Kérner sehr gut
erkennbar. Die Bakterien sind als weil3e, stdabchenférmige Gebilde mit einer Grol3e
von ein bis zehn Mikrometer auf der denaturierten Zelluloseoberfliche zu sehen.
Mit hoher Wahrscheinlichkeit wandern die Bakterien selbstandig in das Innere der
Kdrner und besiedeln dort die Oberflache. Die AusschnittsvergroRerungen
(Abb. 4-2 und Abb. 4-4) aus den Zentren der Aufnahmen mit 2000facher

VergroRerung zeigen Ansatze zur Koloniebildung der Bakterien.

Abb. 4-2: REM-Aufnahme vom Inneren eines Matrix-Korns (Ausschnittsver-
groRerung von obiger REM-Aufnahme), Substrat: Glucose, Spulmittel:
10 prozentige Formaldehydlésung, VergréRerungsfaktor: 4000

Allerdings kann man noch keinen flachendeckenden Biofilm erkennen. Die
Bildqualitat der Aufnahmen, die aus den Versuchen mit Glucose stammen, ist
wesentlich besser, als die der Bilder aus den Versuchen mit l6slicher Starke. Die
verminderte Scharfe ist auf Verunreinigungen der Oberflache zuriickzufihren. Es
handelt sich hierbei um Rilckstande des Kultivierungsmediums, die trotz

zweimaligen Spulens mit Wasser nicht entfernt werden kénnen. Im Gegensatz zu
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Glucose bildet Starke in walriger LOsung zusammen mit den anderen
Bestandteilen des Mediums eine schleimartige, viskose und tribe Flissigkeit, die

von der Zelluloseoberflache nicht vollstandig entfernt werden kann.

Abb. 4-3: REM-Aufnahme vom Inneren eines Matrix-Korns, Substrat: l0sliche
Starke, Spulmittel: Wasser, VergroRerungsfaktor: 2000
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Abb. 4-4: REM-Aufnahme vom Inneren eines Matrix-Korns (Ausschnitts-
vergréRerung von obiger REM-Aufnahme), Substrat: I6sliche Starke,
Spulmittel: Wasser, VergrolRerungsfaktor: 4000

Eine Aussage Uber den Anteil der Bakterien, die tatsachlich die Kérner bevolkern
und nicht in der Submerskultur verbleiben, kénnte nur auf der Grundlage weiterer
Untersuchungen gemacht werden. Des weiteren miuf3te geklart werden, ob die
Matrixeinhillung die Stoffwechselleistung der Mikroorganismen beeintrachtigt, weil
die Matrixumgebung den Stoffaustausch der Zellen einschranken kann. AuRerdem
steht durch die Fixierung der Zelle auf der Oberflache ein Teil der Zellwand nicht
mehr zur Stoffaufnahme und Stoffabgabe zur Verfiigung. Die Arbeiten beziglich
der Immobilisierung von T. thermosaccharolyticum auf Aquacel werden an dieser
Stelle nicht weiter gefuhrt, weil im Zusammenhang mit den geplanten
Untersuchungen zur In-situ-Extraktion und In-situ-Elektroextraktion zu viele
Schwierigkeiten zu erwarten sind, so dal3 die Vorgange im Fermenter zu komplex

werden wirden.
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4.2 Kontinuierliche Fermentationen

Ziel eines kontinuierlichen Betriebes ist das Erreichen und Aufrechterhalten eines
stationdren Zustandes. Grundvoraussetzung hierfur ist das exakte Konstanthalten
der Fermentationsbedingungen, wobei je nach Durchflu3zeit lange Wartezeiten
eingehalten werden mussen. Betrachtet man den Fermenter vereinfacht als
kontinuierlich betriebenen, vollstandig durchmischten Idealkessel (KIK), so laf3t

sich ausgehend von einer Stoffbilanz die Reaktorgleichung nach Gl. 4-1 aufstellen.

N_ Vg (4-1)

t=——In— (4-2)

Diese gibt die Zeit t an, die bei vorgegebenem VolumenstromV und bei

bekanntem Fermentervolumen V. notig ist, bis sich eine Anderung der
Stoffmenge von N, auf N einstellt. Bei einem Fermentervolumen von 16 | und

einem Volumenstrom von 2,44 |/d dauert es 4,5 Tage, bis die Konzentration eines
Stoffes um 50 % reduziert ist. Eine Reduzierung der Konzentration um 99 % ist

erst nach 30 Tagen erreicht.

Weilnhammer (1993) postulierte folgendes Kiriterium fir einen stationéren
Zustand: Uber einen Zeitraum von ca. 100 Stunden dirfen sich die
Konzentrationen kaum mehr verandern, und der auf Grundlage von Selektivitaten

definierte Bilanzfehler muf} kleiner als 20 % sein.
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Die Fermentationsbrihen werden erst analysiert, nachdem die Fermentationen
langst abgeschlossen sind. Die Mel3gro3en optische Dichte als Mal3 fur die Anzahl
der Zellen und der Laugenverbrauch als Mal3 fir die mikrobielle Saureproduktion
kbénnen quasi on-line gemessen werden. Deshalb werden optische Dichte und
Laugenverbrauch im Rahmen dieser Arbeit fir die Definition eines stationdren

Zustandes herangezogen:

Ein Betriebszustand wird als stationar betrachtet, wenn wéahrend eines
Zeitraumes von mindestens 72 Stunden die optische Dichte um weniger als
0,05 vom zeitlichen Mittelwert abweicht und der Verbrauch an Kalilauge

konstant ist.

Bei den kontinuierlichen Fermentationen werden die Konzentration von ldslicher
Starke im Substrat und der Ablaufvolumenstrom variiert. Die Betriebsdaten und
die gemessenen Konzentrationen fir diese stationaren Zustande sind in Tab. 4-1

aufgelistet.
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Tab. 4-1: Betriebsdaten und Konzentrationen kontinuierlicher Fermentationen
(KF1 bis KF6)

Betriebsdaten

Versuchs-| Starke-Konz. | Ablauf | KOH | Zulauf
reihe g/l I/d I/d I/d
KF1 20 2,44 10,32| 2,12
KF2 20 4,00 | 0,60 | 3,40
KF3 20 562 [ 0,86 | 4,76
KF4 20 11,08 | 1,67 | 9,41
KF5 50 515 (1,34 | 3,81
KF6 50 10,88 12,89 | 7,99

Konzentrationen in der Brihe

Versuchs-|ODsgo|Tr.-ma.|Glucose| Lactat | Acetat | Ethanol [Butyrat|n-Butanol
reihe - g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l

KF1 1,70 | 10,20 | 0,0177 0 |14,7618| 0,1349 |0,2325 0

KF2 1,62 | 9,20 | 0,0495 [1,0353|11,4324| 1,4663 [0,0704

KF3 1,57 | 10,50 | 0,0349 |1,2178| 8,7677 | 2,5302 0

KF4 1,60 | 9,60 | 0,0282 {1,0028| 7,5965 | 2,6441

oO|O0o|O0|O]|O

0
KF5 1,70 | 12,23 | 4,0320 {1,0110|13,2460| 4,0080 0
KF6 1,80 | 13,80 | 1,1152 |7,2445| 7,0950 | 5,8007 0

Die Erhohung des Ablaufvolumenstromes fihrt zu einer Zunahme des
Substratzulaufes, so dal3 die Bakterien mehr Starke verstoffwechseln und somit
auch mehr Lauge verbraucht wird. Die optische Dichte liegt zwischen 1,57 und
1,80. Allerdings laR3t sich kein direkter Zusammenhang zwischen optischer Dichte
und Zelltrockenmasse feststellen, wie ihn Weilnhammer (1993) postulierte. Bei
den auf loslicher Starke basierenden Fermentationen mit T. thermosaccharo-
Iyticum ist die optische Dichte eine komplexe Funktion von Zelldichte, Starke-

molekulen und anderen Brihenbestandteilen.

Wahrend der Versuche mit der niedrigen Starkekonzentration von 20 g/l im Zulauf

kann mit der HPLC-Analytik keine freie Glucose nachgewiesen werden. Auch mit
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den Starketests lalt sich keine Restglucose finden. Offensichtlich werden die
Starkepolymere sofort hydrolisiert und die Monomere anschlielRend von den Zellen
aufgenommen. Erst bei Starkekonzentrationen von 50 g/l im Zulauf wird Rest-

starke in der Fermenterbrihe detektiert, was auf eine Produkthemmung hinweist.

Lactat wird zunachst als Nebenprodukt gebildet, lediglich bei gréf3erem
Starkeangebot wird mehr Milchséure produziert. Bei geringem Starkeangebot ist
Acetat das Hauptprodukt, dessen Menge zugunsten von Ethanol abnimmt, wenn
die Starkezufuhr gesteigert wird. Wenn T. thermosaccharolyticum im Batch-
Betrieb fermentiert wird, betreiben die Bakterien den C,-Stoffwechsel und stellen
n-Butanol und Butyrat her. Im kontinuierlichen Betrieb stellt T.thermo-
saccharolyticum die n-Butanol- und Butyrat-Produktion zugunsten anderer
Stoffwechselprodukte ein. Lediglich bei geringem Starkeangebot ist etwas Butyrat

in der Fermenterbrihe nachweisbar.

Um die Ursache dieser Degeneration herauszufinden, werden Schittelkolben mit
Animpfgut aus kontinuierlichen Fermentationen angeimpft. Mit diesem ersten Satz
Schittelkolbenkulturen wird ein zweiter Satz Schittelkolben inkubiert und die
Fermenterbrihen nach abgeschlossener Batch-Fermentation mit der HPLC
analysiert. Schon der erste Satz Schuttelkolbenkulturen produziert wie der zweite
in charakteristischer Weise wieder n-Butanol (ca. 1,1 g/l) und Butyrat (ca. 2,1 g/l).
Deshalb kann vermutet werden, dal} die Degeneration bei kontinuierlichen
Fermentationen nicht genetisch bedingt ist, sondern durch die Fermentations-
bedingungen verursacht wird. Moglicherweise liegt eine Deaktivierung nicht

chromosomaler DNA, eines Plasmids, vor.
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4.3 Mathematische Modellierung

Ein Modell ist die vereinfachte, auf die wesentlichen Parameter reduzierte
Beschreibung eines Sachverhaltes. Modelle, die angeben, wie ein System sich
unter bestimmten Bedingungen verhalt, ohne zu berlcksichtigen, was sich im
Inneren des Systems (Zelle) abspielt, nennt man unstrukturierte oder ,black box*
Modelle. Unstrukturierte Modelle sind rein beschreibende, empirische Modelle, die
keine Erklarungen der beobachteten Effekte geben. Entsprechend spricht man
von strukturierten Modellen, wenn das Modell eine gewisse Differenzierung des
Systems (Zelle) berticksichtigt (Muttzall (1994), Sinclair et al. (1993)).

Die eigenen Ansatze mit reaktionskinetischen Gleichungen verschiedener
Ordnungen und Michaelis-Menten-Gleichungen zur Entwicklung eines struk-
turierten Modells fir den Metabolismus von T. thermosaccharolyticum in konti-
nuierlichen Fermentationen, das auf den Versuchsdaten und den Kenntnissen
Uber die Stoffwechselpfade beruht, fihrten nur zu unbefriedigenden Ergebnissen.
Auch die Ubertragung der Modelle von Weilnhammer (1993) oder von Honorato
da Silva et al. (1999), die beide Produktinhibierung und Produktabzug
berticksichtigen, zeigt keine zufriedenstellende Ubereinstimmung von Simulation
und Realitat. Deshalb wird die Beschreibung der biologischen Prozesse in dieser
Arbeit auf einfache, empirische Bildungsgeschwindigkeitsgleichungen fir die
Hauptprodukte Lactat, Ethanol und Acetat in Abhangigkeit des Substratangebotes
reduziert. Das Modell soll die stationaren Fermentationszustande ohne Extraktion
und Elektroextraktion beschreiben. Es wird angenommen, dafl} der Fermenter

ideal durchmischt ist und durch mikrobielle Prozesse verursachte Volumen- sowie

Dichteanderungen vernachldssigbar sind. Der Ablaufvolumenstrom V, ist die
Summe aus Substratzulauf-Volumenstrom V; und Laugenzulauf-Volumen-

strom V,,, .

VA :Vs +VKOH (4-3)
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Diese Annahme wird experimentell Gberprift und bestéatigt. In Abb. 4-5 wird
deutlich, dal3 die Abhangigkeit des Laugenverbrauches vom Ablaufstrom durch

Ursprungsgeraden beschrieben werden kann, deren Steigungen s von den

Starkekonzentrationen im Substrat ¢, abhangig sind.
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Abb. 4-5: Abhangigkeit des Laugenverbrauchs von Ablaufstrom und
Starkekonzentration

Es wird angenommen, dal’ die Steigung s von der Starkekonzentration c, linear

abhangig ist. Der Proportionalitatsfaktor a spiegelt den Kohlenstoffinhalt der
I6slichen Starke wider. Der Einflul? der anderen Bestandteile Tryptone und Yeast

Extract im Substrat geht in die Konstante b ein.

s=f(ci)=a-ce+b (4-4)
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Es ergibt sich fur die Steigung s

$=377-10°—. Cys + 7,46 107 (4-5)
g

sowie fiir den Laugenverbrauch V,,, und Substratzulauf V:

VK& =3. ﬁ (4-6)
V., v,
Vs _1-9. n (4-7)
v, v,

Da fur das Modell die Kohlenstoffzufuhr pro Liter Fermentervolumen als
Grundlage dienen soll, wird der Substratvolumenstrom als Funktion des
Ablaufvolumenstromes nach GIl. 4-7 in eine Kohlenstoffzufuhr als Funktion des
Ablaufvolumenstromes umgerechnet. Die Starke besitzt einen Restwasseranteil
von 24,47 Ma.-%. Daher kénnen nur 75,53 % an Starke als Kohlenstofflieferant
gezahlt werden. Tryptone und Yeast Extract enthalten die folgenden Konzen-
trationen an Kohlenstoff: k;=0,0333 mol/g und k,=0,0304 g/mol. Die Kon-
zentrationen von Tryptone und Yeast Extract im Substrat betragen immer

c,r =10 g/l und c,, =2 g/l. Unter Berlcksichtigung der formalen molaren Masse von

Starke Mg und der Anzahl von sechs Kohlenstoffatomen in einem Starkemolekiil

ergibt sich aus Gleichung (4-7) der gesamte zugeflhrte Kohlenstoffmolen-

strom N.:

+Cyr -k +Cyy -k, (4-8)
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Adenosintriphosphat (ATP) ist der universelle Ubertrager chemischer Energie
zwischen energieerzeugenden und energieverbrauchenden Reaktionen in der
Zelle. Bei der Bildung eines Mols Lactat, Ethanol, Butyrat und n-Butanol gewinnt
T. thermosaccharolyticum jeweils ein Mol ATP, bei der Acetatbildung fallen zwei
Molektle ATP an. In Abb. 4-6 ist die ATP-Produktion Uber die Bildung von Lactat,
Ethanol und Acetat sowie die ATP-Gesamtproduktion in Abhangigkeit des

zugefuhrten Kohlenstoffmolenstroms dargestellt.
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Abb. 4-6: ATP-Produktion des Stoffwechsels von Thermoanaerobacterium
thermosaccharolyticum

Die Mefl3punkte im Diagramm lassen sich gut mit Exponentialfunktionen der Form

y= kl-[l—exp(kz-x)]k3 beschreiben. Auf diese Weise erhalt man fur die einzelnen

Stoffe die folgenden Ausdricke:
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ATP-Gesamt-Molenstrom:

. . 0,7666
M =0, 9308—I 1-exp| -0, 2916ﬂ ( N, j (4-9)
Ve (d-1n mol | V.
ATP-Molenstrom durch Ethanol:
N N 1,6172
—ATP/Ethand _ L6630—I 1-exp 01929ﬂ ( Cj (4-10)
v (d-1 mol V,
ATP-Molenstrom durch Acetat:
N N 1,0137
ATP/ Acetat 0 1754— mol 11— eXp 3 9441& ( c j (4_11)
Ve (d- I) mol | V¢
ATP-Molenstrom durch Lactat:
N N 5,0267
—ATP/Ladtat _ 4 1452—I 1-exp| -0, 6116ﬂ (—Cj (4-12)
Ve (d-1) mol | V.

Der ATP-Gesamt-Molenstrom nimmt mit steigender Kohlenstoffzufuhr stetig zu.
Anfangs wird ATP fast ausschliel3lich durch Bildung von Acetat gewonnen. Ab
einer Zufuhr von ca. 0,5 mol/(d-l) wird ATP zunehmend durch Ethanolbildung
hergestellt. Auch bei hoher Kohlenstoffzufuhr bleibt die ATP-Produktion Uber
Acetat mit mehr als 50 % der ATP-Gesamtproduktion der wichtigste
Stoffwechselpfad. Fur noch hoheren Kohlenstoffzulauf aufRerhalb des unter-
suchten Bereiches konnte man bezlglich Acetat eine Sattigung erwarten. Der
Weg uber Ethanol mit ca. 30 % der ATP-Gesamtproduktion gewinnt zunehmend
an Bedeutung. Ebenso tragt die ATP-Bildung tUber Lactat mit ca. 20 % der ATP-

Gesamtproduktion erheblich zur Energiegewinnung bei.
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4.4 In-situ-Extraktion und In-situ-Elektroextraktion

Bei den kontinuierlichen Fermentationen mit In-situ-Extraktion und In-situ-
Elektroextraktion werden die Konzentration von I6slicher Starke im Substrat und
der Ablaufvolumenstrom variiert. Zuséatzlich wird bei zwei Versuchen zur In-situ-
Elektroextraktion die elektrische Spannung von 50 auf 250V erhoht. Die
Betriebsdaten und die gemessenen Konzentrationen flr diese stationdren

Zustande sind in Tab. 4-2 aufgelistet.

Tab. 4-2: Betriebsdaten und Konzentrationen kontinuierlicher Fermentationen
mit In-situ-Extraktion (E1 bis E2) und In-situ-Elektroextraktion (EE1 bis

EE6)

Betriebsdaten

Versuchs-| Starke-Konz. | Ablauf | KOH | Zulauf | Spannung | Stromstéarke
reihe g/l I/d I/d I/d \Y mA
El 20 4,900,594 | 4,306 - -
E2 20 11,25 {0,589 | 10,661 - -
E3 50 7,201,516 | 5,684 - -
E4 50 11,25 ({1,619 | 9,631 - -
EE1 20 5,23|0,545| 4,680 50 3
EE2 20 9,55(1,012| 8,538 50 17
EE3 50 547 (1,078 | 4,392 50
EE4 50 9,821,967 | 7,853 50
EES 20 11,50 | 1,481 | 10,019 250 13
EE6 50 10,49 (2,405 | 8,083 250 7
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Konzentrationen in der Brihe

Versuchs-|ODsgo| Tr.-ma. |Glucose| Lactat | Acetat | Ethanol |Butyrat|n-Butanol
reihe - g/l g/l g/l g/l g/l g/l g/l
El 1,15 |7,72 2,479 | 2,463 | 8,723 O 0,770 0
E2 0,95 |9,48 7,418 | 0,542 | 4,292 O 0,653 0
E3 1,55 (13,94 4,901 | 5,036 (12,743| 0,984 | 0,746 0
E4 1,25 (10,49 15,912 | 1,538 | 8,830, 0,892 | 0,622 0
EE1 1,15 |9,64 0,256 | 2,404 | 7,430, 0,439 | 0,847 0
EE2 1,23 (8,19 0,565 | 1,889 | 6,887 1,914 | 0,364 0
EE3 1,55 (13,66 3,340 | 4,941 |11,893| 1,359 | 0,869 0
EE4 1,65 (11,43 5,725 | 3,747 | 8,176 2,002 | 0,486 0
EE5 1,45 (11,81 0,318 | 1,605 | 7,470 1,274 | 0,483 0
EE6 1,65 12,57 4,855 | 3,353 | 8,751 1,922 | 0,481 0

Konzentrationen im Ablauf der Reextraktion

Versuchs-| Lactat | Acetat | Ethanol | Butyrat
reihe mg/I mg/I mg/I mg/I
El 0,6 4,0 0 0,9
E2 0,1 2,4 0 2,1
E3 2,8 9,4 0,3 1,4
E4 0,6 9,9 0,4 1,5
EE1 0,9 3,2 0,1 2,0
EE2 1,1 4,9 1,1 1,2
EE3 2,8 8,3 0,4 2,3
EE4 3,2 8,4 1,3 1,8
EE5 1,9 9,7 0,7 2,4
EE6 4,9 10,9 1,2 2,2

In Abb. 4-7 sind die KOH-Strome der Fermentationen mit In-situ-Extraktion und In-

situ-Elektroextraktion zusammen mit den Ergebnissen der Modellrechnung flr

Fermentationen ohne Extraktion dargestellt. Der Laugenverbrauch ist bei den

Versuchen mit In-situ-Extraktion wesentlich geringer als die Modellrechnung

vorhersagt. Bei niedrigen Ablaufstromen liegt der Laugenverbrauch ca. 20 % unter
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dem vorausberechneten Wert, dies qilt fir beide Starkekonzentrationen von 20
und 50g/l im Substrat. Werden der Ablaufstrom und damit auch der
Kohlenstoffstrom gesteigert, stagniert der Verbrauch an Lauge unerwarteterweise
und betrdgt nur etwa 50 % des Modellwertes. Der Grund dafir ist nicht die
Saureabtrennung durch das Extraktionsmittel, sondern vermutlich eine durch das
Extraktionsmittel hervorgerufene Stoffwechselhnemmung der Bakterien. Eine
derartige Hemmung tritt bei den Toxizitatsversuchen in Schuttelkolben nicht auf. In
den Fermenterbrihen befindet sich Restglucose in grofden Konzentrationen von 2
bis 16 g/l. Sie wird von T. thermosaccharolyticum nicht als Nahrstoffquelle genutzt,

mit der Folge dal3 weniger organische Sauren gebildet werden.

Der Einsatz des elektrischen Feldes bei der In-situ-Elektroextraktion hebt die
inhibierende Wirkung des Extraktionsmittels auf T. thermosaccharolyticum teil-
weise auf. Bei den Elektroextraktionsversuchen mit 50 V Gleichspannung besteht
wieder ein linearer Zusammenhang zwischen Ablaufstrom und Laugenverbrauch.
Er ist etwa um 25 % geringer als nach der Modellrechnung zu erwarten ist. Fur die
Versuche mit 250 V Gleichspannung kann diese Proportionalitdt nur vermutet
werden, weil nur zwei MelRpunkte mit 20 sowie 50 g/l Starke im Substrat vorliegen.
Die Konzentrationen an Restglucose betragen lediglich 0,25 bis 6 g/l. Bei hohen
Ablaufstromen wird deshalb auch mehr Lauge zur Saurekompensation benotigt.
Wird die angelegte elektrische Spannung auf 250V erhoht, erreicht der
Laugenverbrauch etwa 90 % des Wertes der Modellrechnung. Wahrscheinlich
gehen aufgrund des verstarkten elektrischen Feldes mehr S&ureanionen aus der
Fermenterbrihe ins Extraktionsmittel Gber. Gemall? dem Dissoziationsgleich-
gewicht der organischen S&auren dissoziieren mehr Sduremolekuile. D. h. es sind

mehr OH -lonen nétig, um die H*-lonen zu neutralisieren.

« _[STTIH]

s= [3H] (4-13)
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Abb. 4-7: Abhangigkeit des Laugenverbrauchs von Ablaufstrom und Stéarke-
konzentration bei Fermentationen mit In-situ-Extraktion und In-situ-
Elektroextraktion
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Zwischen den angelegten elektrischen Spannungen von 50 und 250 V und den
daraus resultierenden Stromstarken von 2 bis 17 mA kann kein Zusammenhang
abgeleitet werden. Mdglicherweise kommt es wahrend des Dauerbetriebes zu
Verschmutzungen und einer Biofilmbildung auf den Gitterelektroden, welche die

sich einstellende Stromstarke signifikant beeinfluf3t.

Hinsichtlich der gemessenen Zelltrockenmassen ist kein signifikanter Einfluld3 der
Extraktion und Elektroextraktion auf T.thermosaccharolyticum feststellbar. Im
Gegensatz zur Zelltrockenmasse ist die optische Dichte der Zellbriihen bei den
Versuchen zur Extraktion (0,95 bis 1,55) und Elektroextraktion (1,15 bis 1,65)
geringer als bei den kontinuierlichen Fermentationen (1,57 bis 1,80). Wiederum
kann keine Abhangigkeit zwischen optischer Dichte und Zelltrockenmasse

nachgewiesen werden.

In Abb. 4-8 ist die ATP-Gesamtproduktion aus den Extraktions- und Elektro-
extraktionsversuchen in Abhangigkeit von der Kohlenstoffzufuhr zusammen mit
den Ergebnissen der Modellrechnung dargestellt. Die schon bei der Betrachtung
des Laugenverbrauches festgestellte Stoffwechselhemmung bei den Extraktions-
versuchen ist im Diagramm deutlich erkennbar. Bei den Starkekonzentrationen
von 20 und 50 g/l im Nahrmedium steigt die ATP-Produktion trotz zunehmendem
Durchsatz nicht an. Sie liegt bis zu 50 % unter dem Modellwert. Diese Hemmung
wird bei den ersten drei Versuchspunkten der Elektroextraktion mit einer
elektrischen Spannung von 50 V aufgehoben. Die Mel3werte liegen sehr nahe an
der berechneten Kurve. Bei groBem Kohlenstoffzulauf von 0,85 mol/(d-l) liegt der
MeRwert ca. 20 % unter dem vorausberechneten Wert. Dabei befindet sich
Restglucose (5,7 g/l) im Medium, die von den Bakterien nicht aufgenommen wird.
Die Erhohung der elektrischen Spannung von 50 auf 250V bringt bei
mittelgroliem Kohlenstoffzulauf keine Steigerung der ATP-Produktion mit sich. Die
Bakterien verstoffwechseln die Starke nahezu vollstandig, der Restglucosegehalt
betragt 0,3 g/l. Bei hohem Kohlenstoffzulauf fuhrt die Spannungserhéhung zu
einer Steigerung der ATP-Produktion. Der berechnete Wert wird zu 90 % erreicht,

der Restglucosegehalt betragt 5 g/l.
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Abb. 4-8: ATP-Gesamtproduktion bei In-situ-Extraktion und In-situ-Elektro-
extraktion in Abhangigkeit vom Kohlenstoffzulauf

Wahrend T. thermosaccharolyticum unter den gewahlten Bedingungen in
kontinuierlichen Fermentationen keinen C,-Stoffwechsel betreibt, werden bei den
Extraktions- und Elektroextraktionsversuchen Buttersdurekonzentrationen von 0,4
bis 0,9 g/l gemessen. Allerdings ist der Anteil der ATP-Produktion durch die
Buttersaurebildung mit 2 bis 6 % der ATP-Gesamt-Produktion gering. Auch die
ATP-Produktion tber den Ethanol-Stoffwechselpfad betragt bei den Extraktions-
versuchen nur noch maximal 5% der Gesamtproduktion. Bei den Elektro-
extraktionsversuchen hat die ATP-Gewinnung durch die Ethanolbildung mit 3 bis
14 % der ATP-Produktion halb soviel Gewicht wie bei den reinen Fermentationen.

Die Bakterien produzieren hauptsachlich Acetat.
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In Abb. 4-9 ist die Abhangigkeit der ATP-Produktion tUber den verstarkt wahr-
genommenen Lactat- und Acetat-Stoffwechselpfad bei den Extraktions- und
Elektroextraktionsversuchen von der Kohlenstoffzufuhr zusammen mit den Ergeb-

nissen der Modellrechnung dargestellit.
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Abb. 4-9: ATP-Produktion Gber die Lactat- und Acetatbildung bei In-situ-
Extraktion und In-situ-Elektroextraktion in  Abh&ngigkeit vom
Kohlenstoffzulauf

Fur die ATP-Produktion Uber die Lactatbildung laRt sich keine eindeutige
Beeinflussung durch die Extraktion und Elektroextraktion erkennen. Das Bak-
terium produziert bei geringem bis mittlerem Kohlenstoffzulauf deutlich mehr

Milchsaure, als man nach dem Modell erwarten wirde, doch die Lactatbildung
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bleibt naherungsweise konstant und steigt nicht mit dem zunehmenden Kohlen-

stoffzulauf an.

Der MeRRwert aus dem Extraktionsversuch fur die ATP-Gewinnung Uber den
Acetat-Stoffwechselpfad bei geringem Kohlenstoffzulauf stimmt sehr gut mit dem
entsprechenden Rechenwert Uberein. Wird der Durchsatz bei der Stéarke-
konzentration von 20 g/l erhéht, nimmt die ATP-Produktion nicht zu, weil die
bereits diskutierte Stoffwechselhemmung vorliegt. Der Kohlenstoffzulauf von
0,6 mol/(d-l) wird ebenso durch geringeren Durchsatz und die Starkekonzentration
von 50 g/l erzielt. In diesem Fall steigt die ATP-Produktion tGber die Acetatbildung
sprunghaft an und erreicht einen um 25 % grol3eren Wert als berechnet. Deshalb
ist bei diesem Versuchspunkt die Ethanolbildung entsprechend reduziert. Es wird
insgesamt nur unwesentlich mehr ATP gewonnen. Die weitere Erhdhung des
Kohlenstoffzulaufes fuhrt nicht zu einer Steigerung der Acetatbildung, da

wiederum Stoffwechselhemmung eintritt.

Unter dem Einflul3 des elektrischen Feldes bei der gewéhlten Spannung von 50 V
liegen alle MeRRpunkte fUr Acetat in der Nahe der berechneten Kurve. Durch
Erhéhung der Spannung auf 250V wird etwa 20 % mehr ATP Uber die
Acetatbildung gewonnen, als vorausberechnet wurde. Die Zellen geben dem-

entsprechend weniger Ethanol ab.

Der Einflud der Elektroextraktion auf den Stoffwechsel von T. thermosaccharo-
lyticum laft sich nur sehr eingeschrankt beschreiben, weil die Extraktion die
Bakterien durch einen nicht aufgeklarten Mechanismus hemmt. Diese Hemmung
wird durch den Einsatz des elektrischen Feldes an der Flussig/Flussig-
Phasengrenze teilweise kompensiert. Die Verstarkung des elektrischen Feldes

wirkt sich positiv auf die mikrobielle Umsetzung der Starke aus.

Die Ergebnisse der Stoffliibergangsuntersuchungen sind in Abb. 4-10 dargestellt.
Sie zeigt die in der Reextraktion gefundenen Anteile der Fermentationsprodukte
bezogen auf die von T.thermosaccharolyticum gebildete Gesamtmenge eines

Produktes. Die Stoffmengen in der Reextraktion ergeben sich aus den Konzen-
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trationen im Ablauf und dem Wasservolumenstrom (60 I/h). Die Konzentrationen
von Ethanol in den Fermentationsbriihen betragen 0,5 bis 2 g/l. Der durch die
Extraktion abgetrennte Anteil steigt linear mit der Ethanolkonzentration an. Es
werden 4 bis 7 % des Ethanols in der Reextraktion gefunden. Die anndhernd
lineare Abhangigkeit der extraktiven Produktabtrennung von der Brihen-
konzentration zeigt sich auch bei Lactat und Acetat sowie bei der Elektroextraktion
dieser beiden Sauren. Die Verteilungskoeffizienten von Acetat (0,449) und Lactat
(0,259) sind annahernd gleich grol3, aber Lactat wird besser als Acetat abgetrennt.
Durch die Extraktion werden 3 bis 10 % der Milchsdure gewonnen. Das
elektrische Feld (50 V) erhoht den abgetrennten Anteil auf 8 bis 13 %, die
Verstarkung des elektrischen Feldes (250 V) fihrt zur Abtrennung von 13 bis 17 %
der Gesamtproduktion an Milchsdure. Essigsaure kommt im Konzentrations-
bereich von 4 bis 13 g/l in den Fermentationsbrihen vor. Etwa 7 bis 13 % der
Essigsaure werden extrahiert. Die Steigerung der Abtrennung auf 10 bis 16 %
durch die Elektroextraktion (50 V) ist bei Acetat geringer als bei Lactat. Auch die
Elektroextraktion mit einer Spannung von 250 V trennt lediglich 13 bis 17 % der
Essigsaure aus der Bakterienbrihe ab. Buttersaure besitzt den grof3ten
Verteilungskoeffizienten (4,128) der drei produzierten Sauren. Selbst bei geringen
Konzentrationen um 0,5 g/l im Fermenter werden extraktiv durchschnittlich 25 %
der Buttersaure der Fermentationsbriihe entzogen. Die Abtrennung erhéht sich auf
34 bis 41 %, wenn die Elektroextraktion (50 V, 250 V) hinzugeschaltet wird.
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Abb. 4-10: Abhangigkeit des abgetrennten Produktanteils durch Extraktion und
Elektroextraktion von der Konzentration in der Fermentationsbrithe

Vergleicht man die Extraktionsleistung fur die Hauptprodukte Ethanol, Acetat und
Lactat mit den von Weilnhammer (1993) erzielten Extraktionsleistungen fir
Ethanol aus Fermentationsbrithen von Clostridium thermohydrosulfuricum, stellt
man fest, da? Weilnhammer (1993) etwa 40 % des Ethanols extraktiv entfernen
konnte. Das Extraktionsmittel Imwitor 742 ist bei einer Temperatur von ca. 60 °C
etwa 30fach viskoser als Wasser und etwa 1,5fach viskoser als der von
Weilnhammer (1993) verwendete Oleylalkohol. Deshalb ist der den Stoffiibergang

wesentlich bestimmende Diffusionskoeffizient in der Extraktionsmittelphase sehr
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klein. Ein weiterer Hauptgrund fir die wesentlich héhere Extraktionsleistung liegt
wahrscheinlich in der Dispergierung des Extraktionsmittels in der Fermen-
tationsbrihe, wodurch die Stoffaustauschflache und somit auch der Stoffiibergang
wesentlich erhdht wird. Um die Versuchsergebnisse von Extraktion und
Elektroextraktion miteinander vergleichen zu kénnen, wird die Dispergierung von
Imwitor 742 nicht durchgefuhrt, weil eine Dispergierung bei der Elektroextraktion

grundsatzlich nicht méglich ist.

Die geringe Steigerung der Extraktionsleistung durch die Wirkung des elektrischen
Feldes kann hauptséachlich darauf zurtickgefiihrt werden, dal’ das elektrische Feld
lediglich auf 5 % des Fermentervolumens in der Nahe der Phasengrenze wirkt.
Weilnhammer (1993) konnte den stoffwechselanregenden Effekt der Produkt-
entfernung sehr gut nachweisen, weil bei den gewahlten Fermentations-
bedingungen mit bis zu 100 g/l Glucose im Nahrmedium vermutlich das Substrat
im Uberschu vorhanden war und Produktinhibierung eintrat. Mit der geringen
maximalen Ldslichkeit von 50 g/l der I6slichen Starke a3t sich wahrscheinlich kein
Substratiiberschuf? und keine Produktinhibierung bei kontinuierlichen Fermen-

tationen mit T. thermosaccharolyticum erzielen.

Stellt man die Kohlenstoffbilanzen fir die Fermentationen mit T. thermosaccharo-
lytcum auf, so berlcksichtigt der in den Fermenter eintretende Kohlenstoff-
Molenstrom den Kohlenstoffgehalt des Nahrmediums (I6sliche Starke, Tryptone,
Yeast Extract). Der austretende Molenstrom umfal3t die gemessenen Konzen-
trationen der Brihenbestandteile Lactat, Acetat, Ethanol, Butyrat, n-Butanol und
Restglucose. Die produzierten Mengen an Kohlendioxid werden nicht gemessen,
sondern gemafRl dem Metabolismus in Relation zu den gebildeten Mengen an C,-
und C4-Koérpern bestimmt. Schlegel (1992) und Sinclair et al. (1993) geben fur die
Zelltrockenmasse von Mikroorganismen als Richtwert einen Kohlenstoffgehalt von
50 Ma.-% an. Die Quotienten aus ein- und austretenden Kohlenstoff-

Molenstrémen sind in Tab. 4-3 fir alle Versuchsreihen aufgelistet.
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Tab. 4-3: Kohlenstoffbilanzierung der  Fermentationen mit  T. thermo-

saccharolyticum

Versuchs- ’\.Ic'em
reihe Ne, aus
KF1 0,69
KF2 0,74
KF3 0,75
KF4 0,83
KF5 0,83
KF6 0,91

El 0,79

E2 0,79

E3 0,95

E4 0,94
EE1 0,82
EE2 0,82
EE3 0,87
EE4 0,98
EES 0,73
EE6 0,91

Der Quotient ist stets kleiner als 1. D.h. bei allen Versuchsreihen ist der
Kohlenstoffablauf groRer als der Kohlenstoffzulauf. Wahrscheinlich ist der
Bilanzfehler auf den als zu grol3 angenommenen Kohlenstoffgehalt (50 Ma.-%) der
Zelltrockenmassen zuriickzufiihren. Rechnet man mit einem Kohlenstoffgehalt von
40 Ma.-% statt mit 50 Ma.-%, wird der Bilanzfehler kleiner. Eine experimentelle
Bestimmung des Kohlenstoffgehaltes der Zelltrockenmassen aus den
kontinuierlichen Fermentationen mit T. thermosaccharolyticum wird nicht
durchgefiihrt. Die dblichen Verfahren zur Kohlenstoffbestimmung wie die

Bestimmung des CSB (Chemischer Sauerstoffbedarf), die Bestimmung des TOC
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(Total Organic Carbon) und die Elementarkohlenstoff-Bestimmung liefern Ergeb-

nisse mit grolRer Schwankungsbreite.
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5 Zusammenfassung

Die Produktion von Wertstoffen mittels biologischer Prozesse gewinnt zunehmend
an Bedeutung. Dabei schrankt die Produkthemmung bei vielen Fermentationen
die erzielbare Produktivitat erheblich ein. Eine zu hohe Alkoholkonzentration in der
Fermentationsbrihe fuhrt zur Lyse der Bakterienzellen. Die Zellwande kénnen ihre
zahlreichen, wichtigen Funktionen fir die Zelle nicht mehr erfillen, weil es zu einer
Aufweichung der Zellwandstrukturen kommt. Uberschreitet die extracellulare
Konzentration an Carbonsauren eine kritische Grenze, so kdnnen die Zellen keine
Sauremolekile mehr ausscheiden. Der Stoffwechsel kommt zum Erliegen, und die
Zellen sterben ab. Die Produkthemmung kann vermieden werden, wenn bereits
wahrend der Fermentation das hemmende Produkt aus der Fermentationsbriihe
abgetrennt wird. Ein aussichtsreiches Verfahren der Produktabtrennung ist die In-
situ-Extraktion, bei der das Extraktionsmittel bereits im Fermenter in direkten
Kontakt mit der Fermentationsbriihe gebracht wird. Das Extraktionsmittel nimmt
bakterielle Produkte aus der wafRrigen Phase auf. Auf diese Weise sinkt die
Konzentration der hemmenden Produkte in der Bakterienbriihe, mit der Folge daf?
die Bakterien angeregt werden, den Stoffwechsel fortzufUhren und weiteres

Substrat umzusetzen.

Im Rahmen dieser Arbeit werden kontinuierliche Fermentationen mit dem thermo-
philen, strikt anaeroben Mikroorganismus Thermoanaerobacterium thermo-
saccharolyticum durchgefiihrt. Dieser Mikroorganismus setzt in Batchfermen-
tationen das Substrat, 10sliche Starke, in Kohlendioxid, Wasserstoff, Milchsaure,
Essigsaure, Ethanol, Buttersdure und n-Butanol um. Die kontinuierlichen
Fermentationen mit einer Versuchsdauer zwischen 130 und 820 Stunden laufen

bei einer Temperatur von 60 °C und einem pH-Wert von 7,0 ab. Das komplexe
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Nahrmedium besteht aus 20 bzw. 50 g/l I6slicher Starke, 10 g/l Tryptone und 2 g/l
Yeast Extract. Die bakterielle S&ureproduktion wird durch Zugabe von 10 Ma.-%
Kalilauge kompensiert. Die Verweilzeiten werden im Bereich von 1,4 bis 6,6 Tagen
variiert. Unter den gewahlten Bedingungen stellt das Bakterium in den
kontinuierlichen Fermentationen den Cg-Stoffwechsel vermutlich aufgrund einer
Plasmiddeaktivierung ein. Auf der Grundlage der Versuchsergebnisse der kon-
tinuierlichen Fermentationen wird ein empirisches Modell zur Beschreibung der

mikrobiellen Produktbildung entwickelt.

Als Extraktionsmittel flr die prozeldintegrierte In-situ-Extraktion wird Imwitor 742
eingesetzt. Es besteht aus einem Gemisch aus Mono-, Di- und Triglyceriden der
Capryl- und Caprinsaure. Nach der Extraktion im Fermenter wird das Extraktions-
mittel in einer Reextraktionskolonne mit Wasser im Gegenstrom aufgereinigt und
nach einer Sterilfilterung erneut dem Fermenter zugefihrt. Durch die Anwendung
von Imwitor 742 tritt eine Stoffwechselhemmung auf. Die 16sliche Starke wird von
den Bakterien durch extracellulare Enzyme nur noch teilweise hydrolisiert. Es
stehen den Mikroorganismen wesentlich weniger Glucose-Monomere als
Nahrstoffquelle zur Verfiigung. Trotzdem koénnen aus den Fermentationsbriihen
7 % des Ethanols und Lactats sowie 12 % des Acetats extrahiert werden.
Wahrend der Extraktionen produziert T.thermosaccharolyticum wieder Butyrat,

das zu 25 % extraktiv gewonnen wird.

Bei den Versuchen zur In-situ-Elektroextraktion wird ein elektrisches Feld
eingesetzt, dessen Feldlinien senkrecht zur Flussig/Fliussig-Phasengrenze
gerichtet sind, um die Stoffabtrennung der ionogenen Substanzen aus den
Fermentationsbrihen zu erhdhen. Der Stoffubergang der Saureanionen wird
durch das elektrische Feld verstarkt. Durch die Elektroextraktion wird die
stoffwechselhemmende Wirkung des Extraktionsmittels aufgehoben. Die Bakterien
nutzen wieder fast die gesamte angebotene I6sliche Starke als Energiequelle. Bei
einer elektrischen Feldstarke von 16,7 V/cm werden 10 % des Lactats, 13 % des
Acetats und 40 % des Butyrats gewonnen. Die Erh6hung der Feldstarke auf
83,3 V/cm fihrt zu einer Steigerung der Abtrennung von Lactat (15 %) und
Acetat (14 %).
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Die geringen Extraktionsleistungen kénnen im wesentlichen auf zwei Grinde
zuruckgefuihrt werden. Das Extraktionsmittel wird im Fermenter nicht dispergiert.
Somit steht fur den Stoffibergang nur eine geringe Stoffaustauschflache zur
Verfigung. Das Extraktionsmittel besitzt eine hohe Viskositat. Der den Stoff-
Ubergang wesentlich bestimmende Diffusionskoeffizent in der Extraktionsmittel-

phase ist deshalb klein.

Um die bisher gewonnenen Erkenntnisse Uber die Einsatzmoglichkeiten der In-
situ-Extraktion und In-situ-Elektroextraktion bei Fermentationen mit Produkt-
hemmung verallgemeinern zu kdnnen, miussen diese prozel3integrierten Stoff-
abtrennungsverfahren auch auf andere Biosysteme angewendet werden.
Vielversprechend konnte die extraktive Ruckgewinnung von sekundaren Meta-
boliten sein, weil viele dieser Stoffe als Therapeutika, Stimulantien und Futter-
mittelzusatze eine grol3e wirtschaftliche Rolle spielen. Die manigfaltigen Sekun-
darmetabolite werden aus wenigen Schlisselbausteinen des Grundstoffwechsels
Uber zahlreiche Zwischenstufen gebildet. Im Gegensatz zu Grundchemikalien wie
Alkoholen und einfachen Carbonséauren lassen sich diese Produkte nicht kosten-

gunstig synthetisieren und erzielen deshalb hohe Preise auf dem Weltmarkt.
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