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Einleitung 1

1 Einleitung

Die moderne Biotechnologie ist aus der heutigen Industrielandschaft nicht mehr wegzudenken. Ob bei
der Herstellung neuer genetisch veranderter Pflanzen (grine Biotechnologie) fur die Lebensmittel- und
Futterindustrie oder der Erzeugung neuer Medikamente in der Pharmaindustrie (rote Biotechnologie) -
biotechnologische Verfahren ersetzten immer mehr die alten klassischen Prozesse oder schaffen neue
Produktionswege fiir bisher industriell schwer zugéngliche Substanzen. Auch in anderen klassischen
Industriezweigen, wie der Herstellung von Waschmitteln, Kosmetika und Reinigungsmitteln (weile
Biotechnologie), sind biotechnologische Produktionsverfahren bereits fester Bestandteil der Industrie
geworden, da sie umweltfreundlicher und ressourcenschonender als viele chemische Verfahren sind. In
vielen Bereichen der weillen Biotechnologie steht die Forschung jedoch noch am Anfang und die
Produktion basiert weiterhin auf den klassischen Verfahren mit nicht regenerierbaren fossilen
Rohstoffen. Da viele Prognosen jedoch schon in den néchsten Jahrzehnten von einem allmahlichen
Versiegen von Erd6l und Erdgas und damit entsprechenden Preisanstieg ausgehen, ist deutlicher
Handlungsbedarf gegeben (Hiller und Kehrer 2000). Vor allem bei der Herstellung von Biokunststoffen
oder der Gewinnung von Energie aus nachwachsenden Rohstoffen ist noch erheblicher
Forschungsbedarf ndtig, bevor effiziente biotechnologische Produktionsprozesse industriell genutzt
werden konnen. Dabei sollen nachwachsende kostenginstige Rohstoffe, wie Getreide oder Holz,
Ausgangsstoff der biotechnologischen Produktion sein. Diese konnen in ihre Monomere (Zucker)
gespalten und von Mikroorganismen als Substrat verstoffwechselt werden, wie in Abbildung 1-1

dargestellt.
—» Starke —
_.l Glucose I_ Ethanol
. N | ] —
et = > Xlose o] Bemtinchure,
Holz . _.l Arabinose I_ 3-Hydroxybuttersaure
Zuckerrohrfasern —»| Hemicellulose — Zuckeralkohole
Mannose —»{ Zuckerester,
L] Lignin _.l Galactose I_ Zucker-basierende Polymere

Abbildung 1-1:  Schema zur Gewinnung von Bioprodukten aus nachwachsenden Rohstoffen nach Tokiwa
und Calabia 2008

Ziel ist es so Plattformchemikalien (Ethanol, organische Sauren, Ester) herzustellen, die Ausgangsstoff

fir die Synthese vieler weiterer Produkte, wie Biokraftstoffe, Biomaterialien oder Biokunststoffe, sein
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kdnnen. Gemeinsam mit weiteren Cs-Dicarbonsduren, wie Fumar- und Apfelsdure, wurde dabei
Bernsteinsaure 2004 durch das Department of Energy der USA als eine von zwdlf Plattformchemikalien
mit besonderem biotechnologischen Herstellungspotenzial identifiziert (Werpy et al. 2004).

Um eine konkurrenzfahige biotechnologische Produktion zu erreichen, sind neben mdglichst
kostenglnstigen Ausgangsstoffen effiziente Produktionsstimme nétig, die eine groRe Vielzahl
verschiedener Zucker mit hoher Ausbeute verstoffwechseln kénnen. Da bis zu 50 - 80 % der Kosten
biotechnologischer Prozesse bei der Aufarbeitung entstehen (Baniel und Eyal 1995) sind zudem
geeignete  Aufarbeitungsverfahren notwendig, um einen Okonomischen biotechnologischen
Produktionsprozess zu gewahrleisten (Tokiwa und Calabia 2008).
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2  Problemstellung und Zielsetzung

Bernsteinsaure hat das Potential eine wichtige Plattformchemikalie in der chemischen Industrie zu
werden. Viele Arbeitsgruppen forschen deshalb weltweit an der optimalen Produktion und Aufarbeitung
dieser organischen Saure. Wahrend mit optimierten Mikroorganismen schon hohe Produkt-
konzentrationen von bis zu 146 g L erzielt werden kénnen (Okino et al. 2008), stellt die kostenglinstige
und selektive Entfernung von Bernsteinsaure aus der wassrigen Fermentationsldsung noch ein Problem

dar.

Bei der Untersuchung und dem Vergleich verschiedener in der Literatur beschriebener Isolierungs- und
Reinigungsmethoden fur Bernsteinsaure aus wassrigen Losungen im Labormalstab scheint vor allem
die Reaktivextraktion eine geeignete und erfolgversprechende Methode zu sein (Cascaval und
Balaction 2004). Dabei handelt es sich um eine FlUssig-Flussig-Extraktion mit zusatzlicher
Reaktivkomponente (,Carrier). Fir die selektive Abtrennung von Bernsteinsaure eignen sich vor allem
hochmolekulare aliphatische Amine in organischen nicht-wasserloslichen Losungsmitteln als
Reaktivkomponenten (Tung und King 1994a, Hong und Hong 2000a-c, Hong et al. 2002, Hong und
Hong 2004, Song et al. 2007). Amine konnen dabei mit den Sauremolekllen an der Phasengrenze
wechselwirken und einen reversiblen Komplex bilden. Dieser geht in die organische Phase Uber und
wird dort von den Losungsmittelmolekulen solvatisiert (Rydberg et al. 1992).

Da Bernsteinsaure nach der Reaktivextraktion als Saure-Amin-Komplex in einer organischen Phase
vorliegt, ist eine weitere Aufarbeitung notwendig. In der Literatur werden hierfiir vor allem
Rickextraktionsverfahren mit einer wassrigen Trimethylaminlésung vorgeschlagen (Tung und King
1994b; Poole und King 1991). Trimethylamin kann dabei mit dem Amin-Saure-Komplex wechselwirken
und die Bernsteinsaure auf Grund seiner hohen Basizitat (pKs = 4,1) in die wassrige Phase (als
Ammoniumsalz) tberflhren. Im Vergleich zu priméren und sekundaren Aminen tritt bei Trimethylamin in
Gegenwart von Carbonsauren bei hoheren Temperaturen keine Amidbildung auf (Mitchell und Reid
1931; Poole und King 1991; Streitwieser und Heathcock 1976), wodurch eine einfache thermische
Spaltung des Trimethylammoniumsalzes der Bernsteinsaure durch eine Verdampfungskristallisation
maglich ist (Tung und King 1994b). Bernsteinsaure liegt nach diesem Schritt in reiner kristalliner Form
VOor.

Das Konzept des Aufarbeitungsprozesses zur selektiven Gewinnung von Bernsteinsaure aus einer
wassrigen Fermentationslosung besteht, basierend auf den Literaturdaten, aus einer integrierten
Reaktivextraktion mit Aminen, einer Ruckextraktion mit Trimethylamin und einer Verdampfungs-
kristallisation (siehe Abbildung 2-1).
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Glucose in H,0

Carrier

in org. Phase Trimethylamine

inH,0

(=1

Bernsteinsdure Bernsteinsaure- Trimethylammaniumsalz
in HyO Carrier-Komplex in Der Bernsteinsaure
der organischen inH,0

Phase

Q

Bernsteinsaure
’
»

Bioreaktor mit integrierter
Ultrafiltration —_— | Reaktivextraktion |—b| Riickextraktion |—- \ Verdampfungskristallisation | — Bemsteinsaure
(Fermentationsbriihe)

Abbildung 2-1:  Prozessschema integrierte Reaktivextraktion von Bernsteinsaure

Sowohl bei der Reaktivextraktion als auch bei der Rlckextraktion sind hohe Mengen an Losungsmitteln
und Aminen notwendig. Flr einen dkonomischen und 6kologischen Gesamtprozess ist aus diesem
Grund eine Minimierung des Hilfsmittelverbrauchs notwendig. Dies soll durch eine Kreislauffihrung aller
eingesetzten Hilfsmittel realisiert werden. Des Weiteren soll gezeigt werden, dass eine

Prozessintegration der einzelnen Aufarbeitungsschritte méglich ist.

Um dieses Konzept zur selektiven Abtrennung von Bernsteinsaure aus einer wassrigen
Fermentationslosung realisieren zu kénnen, sind folgende Arbeitsschritte gegeben. Ausgehend von
einer wassriger Modellldsung und Fermentationsiiberstand soll die Reaktivextraktion von
Bernsteinsaure mit Aminen charakterisiert werden. Dabei sollen unterschiedliche Amingruppen (primar,
sekundar, tertiar und Arylamin vs. Alkylamin) und unterschiedliche Lésungsmittel (Alkohole, Ketone,
Alkane...) sowie deren Kombinationen untersucht und im Hinblick auf eine mdglichst hohe
Extraktionsausbeute optimiert werden. Des Weiteren sollen sowohl einfache Reaktivextraktionssysteme
(ein Amin + ein Lésungsmittel) als auch komplexe Reaktivextraktionssysteme (zwei Amine + zwei
Lésungsmitteln) beriicksichtigt werden. Fir eine Prozessintegration soll auerdem die Biokompatibilitat
der Reaktivextraktionssysteme untersucht werden. Die am besten flr Bernsteinsdure geeigneten
Reaktivextraktionssysteme sollen anschlieRend naher charakterisiert und im Litermalstab in einem
Zentrifugalextraktor eingesetzt werden. Die wichtigsten Arbeitspakete im Rahmen der Reaktivextraktion

gliedern sich somit in:

] |dentifikation einfacher, komplexer und biokompatibler Reaktivextraktionssysteme
. Charakterisierung der besten Reaktivextraktionssysteme im mL-Malstab

= Optimierung der Reaktivextraktion im L-MafRstab (Zentrifugalextraktor)
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Nach der Extraktion soll die Riickextraktion der Bernsteinsaure in eine zweite wassrige Phase mit
Trimethylamin erfolgen. Besonderes Augenmerk soll dabei auf die bendtigte Menge an Trimethylamin
und die Optimierung der Riickextraktion im L-Malstab mit Zentrifugalextraktoren gelegt werden.

Folgende Punkte sollen dementsprechend bearbeitet werden:

= Charakterisierung der Rickextraktion im mL-MalRstab

= Optimierung der Riickextraktion im L-MaRstab (Zentrifugalextraktor)

Nach der Ruckextraktion sollen die thermische Spaltung des Trimethylammoniumsalzes und die
Kristallisation der freigesetzten Saure erfolgen. Folgende Aspekte sollen dabei besonders beachtet

werden:

= Maximale Bernsteinsaureausbeute

= Reinheit der erzielten Bernsteinsaure-Kristalle

Nach der Optimierung der einzelnen Prozessschritte soll des Weiteren eine Optimierung und Bewertung
des Gesamtprozesses erfolgen. Hierbei soll vor allem auf die Rezyklierbarkeit der eingesetzten
Reaktivextraktionssysteme und die Gesamtausbeuten sowie Reinheit der isolierten Bernsteinsaure
eingegangen werden. Die Optimierung der Reaktiv- und Rickextraktion im Zentrifugalextraktor soll
dabei alle notigen Daten flir eine direkte MaRstabsvergroRerung und geeignete Prozessfuhrung liefern.
Besonderes Augenmerk soll bei den Arbeiten im Zentrifugalextraktor auf die Phasentrennung gelegt
werden. Bei der Betrachtung des Gesamtprozesses soll dementsprechend auf die im Folgenden

zusammengefassten Punkte eingegangen werden:

= Minimierung der Abfallmengen durch Rezyklierung der eingesetzten Hilfsstoffe
= Daten zur MaRstabsvergrofierung

= Prozessintegration und Prozessfuihrung
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3  Theoretische Grundlagen

3.1 Biologische Grundlagen

3.1.1 Mikroorganismen

Im folgenden Kapitel werden einige klassische Bernsteinsaureproduzenten, wie Saccharomyces
cerevisiae, Escherichia coli und Corynebacterium glutamicum naher vorgestellt.

3.1.1.1 Saccharomyces cerevisiae

Saccharomyces cerevisiae (oder Backerhefe) sind schlauchformige Pilze (Protoascomyceten) und
werden zu den Eukaryoten gezahlt. Die Form der Saccharomyces cerevisiae Zellen ist rund bis oval mit
einem Durchmesser von 8 ym (Madigan und Martinko 2006), was in Abbildung 3-1 zu sehen ist.

Abbildung 3-1:  Mikroskopaufnahme von Saccharomyces cerevisiae !

Die Vermehrung findet hauptsachlich (iber Sprossung statt. Dabei bildet sich an der Mutterzelle ein
Auswuchs aus, in den der Kern einwandert. Diese Ausstiilpung wird dann als Knospe abgeschniirt. Die
Sprosszellen kénnen sich komplett voneinander I6sen oder als Pseudo- oder Sprossmycel miteinander
verbunden bleiben, sie bilden jedoch kein echtes Mycel aus. Nur in seltenen Fallen kommt es zu einer
Querteilung oder Spaltung der Zellen (Schlegel 1992).

Bereits seit Jahrhunderten werden Hefen in der Lebensmittelindustrie fir die Erzeugung von Bier oder
Backerzeugnissen eingesetzt. S. cerevisiae ist dabei sowohl zur Atmung mit den Endprodukten CO-

und Wasser als auch zur Garung mit den Endprodukten COg, Ethanol, Succinat, Glycerin und anderen

1 http://www.braukultur-franken.de
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Stoffen fahig. Auf Grund des kleinen (~6000 Gene) und vollstandig sequenzierten Genoms sowie der
geringen Verdopplungszeit ist Saccharomyces cerevisiae inzwischen jedoch auch ein Modell-
organismus fir die molekularbiologische Forschung an Eukaryoten geworden (Schlegel 1992, Madigan
und Martinko 2006).

3.1.1.2 Escherichia coli

Escherichia coli (E. coli) wurde 1885 nach seinem Entdecker Theodor Escherich benannt. Es ist ein
gram-negatives, peritrich begeifieltes, saurebildendes Bakterium (Abbildung 3-2), das im menschlichen
und tierischem Darm (griech. ,enteron® = Darm) vorkommt und deshalb zu den Enterobacteriaceae
gezahlt wird (Schlegel 1992; Neidhardt 1996). Die Form der Zellen ist langlich mit einem Durchmesser
von 1 pm und einer Lange von 2 - 4 um (Knippers 2006).

Abbildung 3-2:  Mikroskopaufnahme von Escherichia coli 2

Auf Grund des einfachen Aufbaus und des kleinen (~4300 Gene) bereits vollstandig sequenzierten
Genoms ist E. coli der am besten charakterisierte und am haufigsten in der Molekularbiologie
eingesetzte prokaryotische Modellorganismus (Blattner et al. 1993; Rompp 1999). Das Bakterium ist
fakultativ anaerob und kann dementsprechend sowohl durch Atmung, als auch durch gemischte
Sauregarung Energie gewinnen. E. coli ist in der Lage ein breites Spektrum an Mineralsalzen,
Kohlenhydraten und Ammoniumsalzen zu verstoffwechseln. Das Wachstum erfolgt dabei Uber eine
Querteilung der Zellen. Die optimalen Wachstumsbedingungen liegen bei 37°C (mesophil) und einem
pH von 6,5 - 7,3 (neutrophil). Auf Grund der vergleichsweise einfachen Handhabung findet E. coli eine
breite Verwendung in der Biotechnologie (Neidhardt 1996).

2 Quelle: http://www.waterscan.rs/images/virusi-bakterije//bact-escherichia-coli.jpg
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3.1.1.3 Corynebacterium glutamicum

Corynebacterium glutamicum ist ein gram-positives, nicht-pathogenes Bodenbakterium, das zur
Ordnung der Actinomycetales und zur Familie der Corynebacteriaceae gezahlt wird. Der Familienname
kommt durch die keulenartige Form (griech. ,coryne® = Keule) zustande, die in Abbildung 3-3 zu sehen
ist. Die Grofle des Bakteriums ist 0,7 - 1,0 ym x 1,0 - 3,0 ym (Kinoshita et al. 1957). Die Vermehrung
geschieht durch das sogenannten ,Schnappen®, bei dem die Zelle in Nahe der neuen Zellwand an
verschieden Stellen unterschiedlich schnell aufreildt. Neben dieser Art der Teilung kann es auch zu
einer simultanen Vielfachteilung kommen, bei der aus einer grofen Zelle viele kurze Stabchen

entstehen.

Abbildung 3-3:  Mikroskopaufnahme von Corynebacterium glutamicum 3

Entdeckt wurde das Bakterium 1957 bei einer groRangelegten Suche nach natrlichen Glutaminsaure-
produzenten aus Bodenproben (Kinoshita et al. 1957). Das Genom (~3000 Gene) ist mittlerweile
vollstandig sequenziert und andere neue biotechnologische Produktionsprozesse fir Nukleotide,

Vitamine oder Aminosauren wurden neben der Glutamaterzeugung entwickelt (Schlegel 1992).

3 Quelle: http://wwwuser.gwdg.de/ ~appmibio/Abbildungen/Coryne_SEM.jpg
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3.2 Bioprozessentwicklung

3.2.1 Bioreaktoren

Die Kultivierung von Mikroorganismen erfolgt in der Regel in Bioreaktoren. Die Aufgabe eines
Bioreaktors umfasst dabei die Versorgung der Zellen mit ausreichend Nahrstoffen und gegebenenfalls
Sauerstoff. Bioreaktoren lassen sich in Oberflachenreaktoren, bei denen die Zellen an einen festen
Trager gebunden sind oder an der Oberflache schwimmen, und Submersreaktoren, bei denen die
Zellen suspendiert in flissigem Nahrmedium vorliegen, unterscheiden. Je nachdem, ob es sich um
einen anaeroben oder aeroben Prozess handelt, liegt in einer Submerskultur ein Zweiphasensystem
(Zellen, Medium) oder Dreiphasensystem (Zellen, Medium, Gas) vor (Schugerl et al. 1987).
Submerskulturen  konnen mit  verschiedensten Reaktortypen erzielt werden. Je nach
Stromungsverhalten und Energieeintrag werden Rihrkesselreaktoren, Schlaufenreaktoren und
Blasensaulenreaktoren unterschieden (Schiigerl und Bellgardt 2000; Chmiel 1991). Am haufigsten wird
dabei der Riihrkessel auf Grund seiner universellen und flexiblen Einsetzbarkeit flr die Kultivierung von
Mikroorganismen verwendet. Die allgemeine Bilanzgleichung zur Beschreibung eines idealen
Ruhrkesselreaktors (alle Reaktionsgeschwindigkeiten, Konzentration und physikalischen Eigenschaften

des Reaktionsmediums sind raumlich konstant) lautet:

dc : :
v Dd_tl =Vein D:i,ein _Va”S[Ci,aus + Cx Bi v (3'1)
\é = Reaktorvolumen, L

\/Dein = Volumenstrom des Zulaufs, L h-1
V aus = Volumenstrom des Ablauf, L h-t

Ciein = Konzentration der Komponente i im Zulaufvolumenstrom, g L
Ci aus = Konzentration der Komponente i im Ablaufvolumenstrom, g L
i = spezifische Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i

Fur grundlegende Charakterisierungsversuche und Vorversuche werden haufig Mikroreaktoren oder
Schuttelkolben gewahlt, da diese leicht handhabbar sind. Die weiteren genaueren Untersuchungen und
die Prozessentwicklung finden anschlieBend in Labor- oder Pilotfermentern statt. Der industrielle

Prozess wird mit Produktionsbioreaktoren mit deutlich groRerem Volumen durchgefiihrt.

3.2.2 Mikrobielles Wachstum

Das Wachstum von Mikroorganismen im Satzverfahren folgt in der Regel der in Abbildung 3-4

dargestellten allgemeinen Wachstumskurve.
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Abbildung 3-4:  Schematische Wachstumskurve von Mikroorganismen. In ¢ Logarithmus der Biomasse-
konzentration, I: Anpassungsphase (lag-Phase), Il: Ubergangsphase 1, Ill exponentielle
Phase (Ig-Phase), IV: Ubergangsphase 2, V: stationare Phase, VI: Absterbephase

In der Anpassungsphase adaptieren sich die Zellen an die neuen Umgebungsbedingungen. Je nach
Alter und Qualitat der Vorkultur sowie der Eignung des eingesetzten Mediums ist die Dauer der Phase
unterschiedlich lang. Nach einer kurzen Ubergangsphase, in der die ersten Zellteilungen stattfinden,
folgt die exponentielle Wachstumsphase. Die Zellen wachsen hier konstant mit ihrer maximalen
spezifischen Wachstumsrate umax. Die maximale Wachstumsrate ist fur jeden Mikroorganismus eine

spezifische GroRRe und ist definiert als:

= 1S (32)

c, dt
M = spezifische Wachstumsrate, h-!
C, = Konzentration der Biotrockenmasse, g L

t = Zeit, h

Nach der exponentiellen Wachstumsphase folgt eine zweite Ubergangsphase. Hier kann es zu ersten
Limitierungen durch mangelndes Substrat kommen. Tritt eine Substratlimitierung auf, kann die
Wachstumsrate Uber eine einfache Sattigungskinetik (Monod 1942) in Abhangigkeit der limitierenden
Substratkonzentration empirisch beschrieben werden (siehe Gleichung 3-3). Alle anderen Prozess-

variablen, wie Temperatur, Druck und pH werden dabei als konstant betrachtet.

c
= s 3-3
= M e (33)

S
M. = Wachstumsrate unter nicht limitierenden Bedingungen, h-!
CS
K

= Konzentration des limitierenden Substrates, g L
= Séattigungskonstante, g L

S
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Nach der zweiten Ubergangsphase stellt sich stationdres Wachstum ein. Es herrscht ein Gleichgewicht
zwischen der Geschwindigkeit der Vermehrung und des Absterbens der Zellen. An diesem Punkt ist die
maximale Zellzahl und die maximale Biomassekonzentration erreicht. Es folgt die letzte Phase, die
Absterbephase der Zellen. Dabei ist ein stetiger Anstieg der Absterberate zu beobachten (Schlegel
1992).

Analog zu Gleichung 3-2 kann die spezifische Aufnahme- oder Bildungsrate einer Komponente i iber
die Anderung ihrer Konzentration und der Biomassekonzentration mit der Prozesszeit beschrieben
werden. Die zellspezifischen Reaktionsgeschwindigkeiten sind dementsprechend wie folgt definiert:

q =~ (34)
c, dt

X

o = Biomasse-spezifische Aufnahme- oder Bildungsrate fiir Komponente i, g g h-*
i = Biomasse (X), Produkt (P), Substrat (S)

Der Zusammenhang zwischen der Wachstumsrate und der Substrataufnahmerate kann tber Gleichung
3-5, der Biomasse-Substrat-Selektivitat, berechnet werden. Diese beschreibt die Biomassebildung in

Abhangigkeit des Substratverbrauchs.

o

p _dc,
Y, . ==
7, de

(3-5)

YX’S = Substrat-bezogene Biomasse-Ausbeute, g g! Substrat
a. = Substrataufnahmerate, h-"

C = Substratkonzentration, g L-!

S

3.2.3 Prozessfiihrung in Bioreaktoren

Im RUhrkesselreaktor ist die Reaktionsflihrung von entscheidender Rolle fiir die gewlnschte
Kultivierung und  Produktbildung. Man unterscheidet dabei Satzverfahren (geschlossen),
Zulaufverfahren (teiloffen) und kontinuierliche Verfahren (offen). Wahrend beim Satzverfahren alle
notigen Stoffe im Fermenter vorgelegt werden und der Prozess nach Verbrauch der Nahrstoffe beendet
ist, wird bei einem Zulaufverfahren kontinuierlich Nahrstofflosung in den Reaktor gefiihrt.

Neben den klassischen Satz- und Zulaufverfahren ist die modifizierte Variante, die repetitive
Prozessfuhrung, zu nennen. Hierbei wird ein Teil der Zellmasse im Reaktor zuriickgehalten oder aus
der Fermentationsbriihe nach der Kultivierung gewonnen und fur eine neue Kultivierung mit frischem

Medium eingesetzt.
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Bei der letzten Variante der Prozessfihrung, der kontinuierlichen Kultivierung, wird zusatzlich zu den
zugeflhrten Nahrstoffen mit gleichem Volumenstrom Medium aus dem Reaktor abgefiihrt.

In der Industrie werden jedoch vor allem Satz- und Zulaufverfahren flir die Produktion eingesetzt, da
hier bei kirzeren Prozesszeiten Probleme mit der Sterilitdt und der Stabilitst des

Produktionsorganismus vermieden werden konnen (Schugerl und Bellgardt 2000).

Satzverfahren

Bei einem Satzverfahren werden alle nétigen Nahrstoffe flr den jeweiligen Mikroorganismus, sowie
Puffer und falls benétigt Antibiotika im Reaktionsgefaly vorgelegt. Wachstum und Produktion erfolgen
bis das Substrat verbraucht ist oder eine Hemmung durch das gebildete Produkt auftritt. Vorteil des
Satzverfahrens ist der relativ einfache apparative Aufwand. Nachteilig ist die geringe Produktivitat, da
der Reaktor vor jeder Fermentation gereinigt und sterilisiert werden muss und mit niedrigen Zelldichten
neu gestartet wird. Die Konzentrationen aller vorhandenen Komponenten (Substrat, Biomasse, Produkt)
sind bei einem Satzverfahren im idealen Ruhrkesselreaktor lediglich von der Prozessdauer abhangig.
Aus diesen Bedingungen lasst sich die in Gleichung 3-6 gezeigte Massenbilanz ableiten:

C(Ij_? =C, (3-6)
Zulaufverfahren

Beim Zulaufverfahren werden zusatzlich zu bereits vorgelegten Medienbestandteilen limitierende
Substrate und Medienbestandteile nachdosiert. Dadurch kann sowohl die Wachstumsphase als auch
die Produktbildungsphase verlangert werden. Vorteil des Zulaufverfahrens ist, dass eine Inhibierung
durch hohe Substratkonzentrationen vermieden werden kann. Insgesamt werden im Zulaufverfahren
hohere Zelldichten, héhere Produktausbeuten und langere Prozesszeiten als im Satzverfahren erzielt.
Nachteilig ist jedoch auch hier die geringe Produktivitat auf Grund der Standzeiten fiir Reinigung und
Sterilisierung, sowie die niedrige Zelldichte bei Prozessbeginn.

Da nur ein Zulauf von Medienbestandteilen jedoch kein Ablauf stattfindet, steigt das Volumen mit der
Prozesszeit im Reaktor an. Die Massenbilanz fur eine Komponente i in einem idealen Rihrkessel-
reaktor im Zulaufverfahren lautet dementsprechend:

dc, _ Vein

E V |:(Ci,ein - Ci )+ Cx mi (3'7)

Normalerweise liegt im Zulaufstrom keine Biomasse vor, weshalb die Gleichung flr die Massenbilanz

der Biomasse vereinfacht werden kann in:
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dC Vein
X =— ¢ +cC 3-8
dt v o &)

Ein Hauptziel des Zulaufverfahrens und der kontinuierlichen Kultur ist es, die Wachstumsrate tUber die
Dosierung des Substrats zu steuern. Substratlimitierende Bedingungen kdnnen durch ein angepasstes
und optimiertes Zulaufprofil erzielt werden. Soll eine konstante Substratkonzentration (dc, /dt=0) im
Reaktor eingestellt werden, berechnet sich die benétigte Zulaufrate fir die gewinschte

set

Substrataufnahmerate g<™ tber Gleichung 3-9.

V E:x set

set S
CS

V S.ein — (3'9)

S,ein

Bei einer konstanten Biomasseausbeute kann Gleichung 3-9 auch Uber eine vordefinierte

set

Wachstumsrate > beschrieben werden.

V sein =

Vv

|EX o mset (3_10)
Yx,s |:qcs,ein —Cs )

Die Biomassekonzentration und das Reaktorvolumen sind in Gleichung 3-9 und 3-10 nicht konstant,
sondern abhangig von der Prozesszeit. Da jedoch qg™ konstant ist, kann aus Gleichung 3-5 eine
konstante exponentielle Wachstumsrate pset abgeleitet werden. Die Dosierung des Substrats erfolgt

deshalb ebenfalls Uber ein zeitabhangiges exponentielles Profil, das Uber Gleichung 3-11 eingestellt

werden kann.

0 0
VO [e?
set

V einlt) =
> ( ) Yx,s [ﬁcs,ein —Cs

)W‘@(“wm) 1)
Eine “Open-Loop” Zulaufstrategie, entsprechend Gleichung 3-11, erlaubt eine Kontrolle der spezifischen
Raten Uber die Substratdosierung, solange keine anderen Komponenten limitierend oder inhibierend auf

das Wachstum wirken (Jenzsch et al. 2006).

Bestimmung spezifischer Raten

Spezifische Raten konnen wahrend einer Kultivierung im Satzverfahren (ber die Anderung der
Biomasse und der Konzentration verschiedener Komponenten bestimmt werden. Geht man von einer
konstanten Wachstumsrate (umax) des Mikroorganismus aus, lasst sich die Zunahme der Biomasse
Uber die Integration von Gleichung 3-2 in Abhéngigkeit der Prozesszeit und der Biomassekonzentration

zum Startzeitpunkt nach Gleichung 3-12 berechnen.

c, (t) = c© @t (3-12)



14 Theoretische Grundlagen

Wahrend eines Bioprozesses findet kontinuierlich eine Aufnahme und Abgabe von Sauerstoff und

Kohlendioxid statt. Dies kann Uber eine Abgasmessung bestimmt werden. In aeroben Prozesses kann

Sauerstoff ein limitierendes Substrat darstellen. Sauerstofflimitierung flihrt bei Escherichia coli zur

Bildung von Nebenprodukten, wie Acetat, Formiat und Ethanol, die wachstumsassoziiert gebildet

werden (Varma und Palsson 1994). Ist die Sauerstoffkonzentration im Medium konstant, I&sst sich die

Sauerstofftransferrate (OTR) Uber die Massenbilanzen in der Gasphase nach Gleichung 3-13 ermitteln.
V Gasein D(gizn ~V Gasaus D(S:S

OTR= (3-13)
V Wmol

\/ = Reaktorvolumen, L

V Gasein = Volumenstrom Gas in den Reaktor, L h-!

V Gasaus = Volumenstrom Gas aus dem Reaktor, L h-!

Vo =molare Volumen eines idealen Gases: 22,414 mol L-!
X5,

X5," = Molfraktion von Sauerstoff im Volumenstrom aus dem Reaktor, -

= Molfraktion von Sauerstoff im Volumenstrom in den Reaktor, -

Unter der Annahme, dass der Sauerstoffverbrauch nur durch den Zellstoffwechsel verursacht wird, gilt
bei konstanter Sauerstoffkonzentration im Medium und konstanter Kohlendioxidkonzentration in der
Abluft, dass die Sauertsoffaufnahmerate (OUR) der Sauerstofftransferrate (OTR) entspricht. Diese kann
uber Gleichung 3-14 berechnet werden.

— VGa ein ein _ aus
OUR= 2™ (! - K () (3-14)

mol
Xgig2 = Molfraktion von Kohlendioxid im Volumenstrom in den Reaktor

Xé‘ész = Molfraktion von Kohlendioxid im Volumenstrom aus dem Reaktor

_1_ yein _ ein _ yaus __ aus
K = 1= Xcg, = Xo, /1= %o, = X0,

Analog lasst sich die Kohlendioxidbildungsrate (CER) berechnen:

V Gasein

CER=
\%

ik o - xen ) (3-15)

mol
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3.3 Bernsteinsaure

Bernsteinsaure (Abbildung 3-5 a), nach IUPAC-Nomenklatur Ethan-1,2-dicarbonséure, ist eine
aliphatische Saure, bestehend aus vier Kohlenstoffen (C4) und zwei Carboxylgruppen. Andere Namen
sind Succinylsaure oder Butandisaure. Bernsteinsaure wurde erstmals 1546 von Georgius Agricola bei
der trockenen Destillation durch Erhitzen von Bernstein entdeckt. Sie ist auferdem in Harzen sowie in
vielen Pflanzen wie Algen, Tomaten und unreifen Frichten enthalten (Schroter et al. 2002). Die Salze

der Saure werden Succinate (Abbildung 3-5 b) genannt.

0 0

Abbildung 3-5:  Strukturformel von Bernsteinsaure (a) und Succinat (b)

Bernsteinsaure kann auf Grund ihrer beiden Carboxylgruppen zweifach dissoziieren, wobei der pKss bei
417 und der pKs2 bei 5,64 liegt. Die Molfraktionen der verschiedenen lonenspezies bei

unterschiedlichem pH sind in Abbildung 3-6 dargestellt.

0] 0o 0]
HO HO ) 0- .
NOH 4__’ Y\)‘\O 4—_> W‘\O
(o] (o] o]

Ks Ks
\ 100 PRsy T PAs;
- N - . \/
(%] . N
-ﬁ L4 / S
[« . .
& S \ i
< 0.10 - \ .
ey . .
P 4 .
o . 1s
S ; \ g,
£ 001 - \ -
= , .
o .
= .
g ' \ ‘
= 0.00

pH! -

Abbildung 3-6:  Molfraktionen der verschiedenen lonenspezies von Bernsteinsaure bei unterschiedlichem
pH: undissoziierte Sdure —— , einfach dissoziierte Sdure — = , zweifach dissoziierte
Saure — .
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Insgesamt ist zu beobachten, dass die Menge an undissoziierter Saure mit sinkendem pH zunimmt.
Unter einem pH von 2,0 liegt nahezu die gesamte Saure in protonierter Form vor. Im pH-Bereich
zwischen etwa 3,0 - 6,5 sind alle drei madglichen Dissoziationsstufen in unterschiedlichen
Mengenverhaltnissen vorhanden. Bei noch héheren pH liegt Bernsteinsaure nur noch einfach oder
zweifach dissoziiert vor und keine undissoziierten Molekile sind mehr vorhanden.

Die Loslichkeit der Saure in Wasser betragt 58,0 g L' (20°C). Wird Bernsteinsaure erhitzt (> 235°C),
spaltet sie Wasser ab und bildet unter Ringschluss das Bernsteinséureanhydrid (siehe Abbildung 3-7),
das nur in Gegenwart von starken Basen (NaOH) wieder zu Bernsteinsaure hydrolysiert werden kann
(Brockhaus 2005 - 2009).

0
HO _T225°C | ox O 0
0
Bernsteinsaure Bernsteinsaureanhydrid

Abbildung 3-7:  Reaktion von Bernsteinsaure zu Bernsteinsaureanhydrid

Die molare Masse der Saure betragt 118,09 g mol-'. Die hohen Schmelz- und Siedepunkte resultieren
aus dem festen Zusammenhalt durch Wasserstoffbrickenbindungen zwischen den einzelnen
Molekulen. Alle wichtigen physikalischen und chemischen Daten sind in Tabelle 3-1 nochmals

zusammengefasst.

Tabelle 3-1: Chemische und physikalische Daten von Bernsteinsaure aus (Rémpp online, 08/2010)

Summenformel C4HeO4

Molare Masse 118,09 g mol*
Léslichkeit in Wasser (20°C) 58 g L

pKs 1) 4,17 2) 5,64
Schmelzpunkt 184°C

Siedepunkt (1013 hPa) 235°C

Thermische Zersetzung >235°C

3.3.1 Marktpotential von Bernsteinsaure

Bernsteinsaure ist als Grundchemikalie von grolem Interesse fir die chemische Industrie. Vor allem bei
der Herstellung von biologisch abbaubaren Kunststoffen (Polyamide und Polyester) sind

Dicarbonsauren, wie Bernsteinséure, wichtige Ausgangsstoffe (Cornils und Lappe 2005).
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Bernsteinsaure wird jedoch auch in der Lebensmittelindustrie, der pharmazeutischen Industrie und
anderen chemischen Industriezweigen eingesetzt. Derzeit werden in etwa 20.000 - 30.000 Tonnen pro
Jahr petrochemisch produziert. Lediglich flr den Lebensmittelmarkt wird die S&ure aus natrlichen
Rohstoffen mittels Fermentation erzeugt. Die aktuelle MarktgroRe fir den Einsatz von Bernsteinsaure in
den Hauptbereichen (Lebensmittel, Arzneimittel, Kunststoffe, Tenside und Detergenzien) liegt bei etwa
400 Millionen US-$ pro Jahr (Kidwell 2008; Zeikus et al. 1999).

Da die petrochemische Produktion auf Grund der steigenden Preise, der knapper werdenden Menge an
Ol und dem negativen Umwelteinfluss vieler Produktionsverfahren immer unattraktiver wird, ist seit
einigen Jahren eine Bewegung weg von der Erddl-basierenden Industrie hin zu einer
biotechnologischen Herstellung von chemischen Grundchemikalien feststellbar (Wilke 1995; Wilke
1999). Bernsteinsaure hat dabei das Potential petrochemisch erzeugtes Maleinsaureanhydrid als
Cs-Plattformchemikalie abzulosen. Daraus ergeben sich eine Vielzahl neuer Markte und
Einsatzmoglichkeiten. Das Marktpotential biotechnologisch produzierter Bernsteinsaure wird deshalb
auf rund 270.000 Tonnen pro Jahr und 15 Milliarden US-$ geschatzt (Wilke und Vorlop 2004; Zeikus et
al. 1999). In Abbildung 3-8 sind die wichtigsten potentiellen aus Bio-Bernsteinsaure synthetisierbaren
Stoffe (1,4-Butandiol (BDO), Tetrahydrofuran (THF), y-Butyrolacton (GBL), Pyrrolidone, Adipinsaure und
die Ester und Salze der Saure) aufgefuhrt.

Nachwachsende COOR
C-Quelle [ CONH,
COOR
Fermentation Ester der CONH,
P l Bemsteinsaure > CCnamide NH,

NH,

1,4-Diaminobutan

HOICOOH Hooc\“\ Ij
-+
NH COOK
COOH COOH X [
o]

. B} . O cook’
Apfelsaure Fumarsaure Succinimide Bernsteinsiuresalze

I A |

/, /)
COOH COOR AR S
[ «— [ o «— 0 <— [ [ . »Sucdononitrie
COOH % ’ o COOR N R
Maleinsdure Maleinsaure- Bernsteinsure- Bernstelnsaure . o

. . ~ /
l anhydrid anhydrid \ < CNH
/ ¢ NMP CN e, 2-Pyrrolidon
HOICOOH
HO” ~COOH [:/\o C —> E II NVP C /CH2

Weinsaure y-Butyrolacton 1,4-Butanediol Adlplnsaure

Abbildung 3-8:  Potentielle Produkte aus Bio-Bersteinsaure (nach McKinlay et al. 2007; Paster et al. 2003;
Werpy und Petersen 2004; Zeikus et al. 1999; Beauprez et al. 2010; Delhomme et al. 2009)
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1,4-Butandiol, Tetrahydrofuran, y-Butyrolacton und Pyrrolidone sind wichtige Ldsungsmittel.
1,4-Butandiol ist des Weiteren ein wichtiger Ausgangsstoff fir Polybutylenterephthalat und dessen
Harze, sowie Tetrahydrofuran und y-Butyrolacton. Die aktuelle Marktgrole liegt derzeit bei etwa
479.000 Tonnen pro Jahr. Tetrahydrofuran findet zusatzlich Anwendung als Grundstoff bei der
Herstellung von Elastan (dehnbare Kunstfasern). Es ist auferdem Hauptbestandteil von Druckertinten
und magnetischen Filmen. Die Marktgrofe liegt bei ca. 166.000 Tonnen pro Jahr. y-Butyrolacton ist mit
einer MarktgroRe von etwa 48.000 Tonnen pro Jahr Ausgangsstoff bei der chemischen Synthese von
Pyrrolidonen,  Pharmazeutika, Farben und Klebstoffen. Bernsteinsauresalze finden ihr
Haupteinsatzgebiet als Enteisungsmittel und Herbizidzusatzstoffe. Die MarktgroRe liegt hier bei etwa
92.000 Tonnen pro Jahr. Auch die Ester der Bernsteinsaure finden Verwendung als Losungsmittel (z.B.
Diethylester) oder Polymere (z.B. 4,4-Polyester) bei der Kunststofferzeugung. Der Marktanteil liegt hier
bei mehr als 40.000 Tonnen pro Jahr und nimmt stetig zu. Als Ausgangsstoff bei der Synthese von
Nylon 6,6 wird Adipinsaure eingesetzt, die ebenfalls aus Bernsteinsaure synthetisiert werden kann. Der
Marktanteil ist im Vergleich zu allen anderen auf Bio-Bernsteinsaure basierenden Produkten mit
900.000 Tonnen pro Jahr sehr hoch (McKinlay et al. 2007; Paster et al. 2003; Werpy und Petersen
2004; Zeikus et al. 1999; Beauprez et al. 2010).

3.3.2 Petrochemische Produktion von Bernsteinsaure

Wie bereits in Punkt 3.3.1 erwahnt, wird Bernsteinsaure derzeit nahezu vollstandig petrochemisch
erzeugt. Hierfur steht eine groRe Anzahl an verschiedenen industriellen Synthesewegen zur Verflgung.
Bernsteinsdure kann mit hoher Ausbeute entweder durch katalytische Hydrierung von
Maleinsaureanhydrid und anschlieBender Wasseranlagerung (Abbildung 3-9) oder durch direkte
Hydrierung von Maleinsaure (Abbildung 3-10) oder Fumarsaure erzeugt werden (Cornils und Lappe
2005, Kidwall 2008).

0
0 0
| +H, I *HO _ ho
(0 T > 0 OH
A
0 0 0

Maleinsaureanhydrid Bernsteins&ureanhydrid Bernsteinséaure

Abbildung 3-9:  Petrochemische Produktion von Bernsteinsdure. Weg 1: Katalytische Hydrierung von
Maleinsaureanhydrid und anschlieende Wasseranlagerung
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0] 0

+ H2
HONOH +Kat, HONOH
0 0
Maleinsdure Bernsteinsaure

Abbildung 3-10:  Petrochemische Produktion von Bernsteinsaure. Weg 2: Direkte Katalytische Hydrierung von
Maleinsaure

Der Standardkatalysator bei der Hydrierung ist ein Raney-Nickel-Katalysator. Aber auch andere
Katalysatoren, wie Cu, NiO, CuZnCr, Pd-Al203, Pd-CaCOs oder Ni-diatomit, kdnnen zur Bernsteinséure-
synthese eingesetzt werden. Auch von 1,4-Butandiol ausgehend ist eine Synthese von Bernsteinsaure
maglich. Auflerdem kann Bernsteinsaure als Nebenprodukt bei Oxidationsprozessen, wie z.B. bei der
Adipinsaureproduktion, gewonnen werden (Cornils und Lappe 2005).

Nachteile der petrochemischen Produktionsprozesse von Bernsteinséure sind der Einsatz von
Schwermetallkatalysatoren in organischen Losungsmitteln und die energieintensiven Reaktions-
bedingungen (hohe Temperaturen, hohe Driicke). Des Weiteren werden die Ausgangsstoffe der
Synthese (Maleinsaure und Maleinsauranhydrid) aus Erddl, einem nicht nachwachsenden und zur
Neige gehenden Rohstoff, gewonnen. Der Preis fiir Maleinsaureanhydrid stieg bereits im Zeitraum von
2003 bis 2005 von 0,93 US-$ kg-' auf 1,21 US-$ kg-' (Tilton 2003; Anonymous 2005).

3.3.3 Biotechnologische Produktion von Bernsteinsaure

Neben der petrochemischen Produktion ist es auch méglich Bernsteinsaure (Succinat) biotechnologisch
mit verschiedenen Mikroorganismen zu produzieren. Succinat wird dabei entweder als Intermediat im
Zitratzyklus bei aerobem Stoffwechsel oder als Endprodukt bei anaerobem Stoffwechsel gebildet. Die
maximale theoretische Ausbeute im Hinblick auf die Elektronenbilanz sind 1,71 mol Succinat pro
eingesetztem mol Glucose. In Gegenwart von Kohlendioxid und zusatzlichen Reduktionsmitteln, wie
Wasserstoff, sind bis zu 2,0 mol Succinat pro mol Glucose moglich (McKinlay et al. 2007).

Derzeit werden zwei unterschiedliche Ansatze in der Molekularbiologie zur biotechnologischen
Bernsteinsaureproduktion verfolgt. Auf der einen Seite werden naturliche Bernsteinsaureproduzenten
untersucht. Auf der anderen Seite versucht man rekombinante Bernsteinsaureproduzenten auf
Grundlage von bereits bekannten, gut charakterisierten Mikroorganismen molekularbiologisch
(,Metabolic Engineering®) zu erzeugen (McKinlay et al. 2007).

Natirliche Bernsteinsaureproduzenten, die bisher identifiziert und isoliert werden konnten, stammen
nahezu ausschlieBlich aus den Rumen von Wiederkduern. Einige Beispiele sind Actinobacillus

succinogenes, Mannheimia succiniciproducens und Basfia succiniciproducens (Guettler et al. 1999,
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Lee et al. 2002, Scholten und Dégele 2008). Ebenfalls aus dem Verdauungstrakt von Tieren konnte
Anaerobiospirillum succiniciproducens isoliert werden (Davis et al. 1976; Nghiem et al. 1997). Auch
viele andere Mikroorganismen wie Pilze (Aspergillus stc., Byssochlamys nivea, Lentinus degener,
Paecilomyces varioti, Penicillium viniferum) und Hefe (Saccharomyces cerevisiae) werden fur die
Bernsteinsaureproduktion in Betracht gezogen (Rossi et al. 1964; Ling et al. 1978). Die wichtigsten
natlrlichen Bernsteinsaureproduzenten sind in Tabelle 3-2 mit der eingesetzten Prozessfliihrung und

den dabei erzielten Konzentrationen und Ausbeuten zusammengefasst.

Tabelle 3-2: Bernsteinsaureproduktion aus Glucose mit nattirliche Bernsteinsaureproduzenten

Endkonzentration  Ausbeute, Kultivierungs-

Mikroorganismus Succinat, g L1 mol mol-! bedingungen Quelle
Anaerobiospirillum anaerobes Glassner und
succiniciproducens 50,3 1,37 Satzverfahren Datta 1992
ATCC 53488 (Wildtyp) (Komplexmedium)
Actinobacillus anaerobes Guettler ef al
succinogenes FZ53 106 1,27 Satzverfahren 1996 '
(natirliche Mutante) (Komplexmedium)

. —y anaerobes
Basfia succiniciproducens 6 0.92 Satzverfahren Scholten und

DD1 (Wildtyp) Déagele 2008

(Komplexmedium)

aerobe Anzucht im

Corynebacterium Satzverfahren
glutamicum . (Komplexmedium) .
AldhA-pCRAT17 146 14 anaerobe Produktion ~ Ofn© et al- 2008
(rekombinant) im Zulaufverfahren
(definiertes Medium)
Escherichia coli aerobe Anzuchtim
AFP111/pTrc99A- Zulaufverfahren |
_ . . (Komplexmedium) Vemuri et al.
pyc;ApflAB::CmR 99 1,78 .
.. anaerobe Produktion 2002
ldhA::KmR ptsG- pyc+ .
. im Zulaufverfahren
(rekombinat) )
(Komplexmedium)
Mannheimia
succiniciproducens anaerobes
LPK7; ldhA:KmR fiB::CmR 52 1,16 Zulaufverfahren Lee et al. 2006
ptaackA::SpR (Komplexmedium)
(rekombinant)

* in der Produktionsphase
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Fur den zweiten Zweig, dem ,Metabolic Engineering“ von bereits etablierten und industriell genutzten
Mikroorganismen zur Bernsteinsaureproduktion werden bisher vor allem Corynebacterium glutamicum
und Escherichia coli eingesetzt. In geringerem Umfang wird auch Saccharomyces cerevisiae als
rekombinanter Produktionsorganismus untersucht (Magarifuchi et al. 1995; Arikawa et al. 1999). Bei
allen rekombinant erstellten Mikroorganismen wurde dabei der Stoffwechsel in Richtung
Succinatproduktion durch gezielte Deletionen und Uberexpressionen umgelenkt. Die hdchsten
Bernsteinsaurekonzentrationen lassen sich bislang mit rekombinanten Stdmmen von Corynebacterium
glutamicum und  Escherichia coli mit einem zweistufigen Prozess (Wachstumsphase,
Produktbildungsphase) erzielen (Okino et al. 2008; Vermuri et al. 2002), was ebenfalls Tabelle 3-2 zu
entnehmen ist. In allen Fermentationen werden derzeit jedoch noch Nebenprodukte wie Ethanol,
Formiat, Acetat oder Lactat gebildet (Beauprez et al. 2010).

Vorteile der biotechnologischen Produktion sind der Einsatz nachwachsender Rohstoffe (z.B. Glucose)
und die umweltschonenden physiologischen Reaktionsbedingungen (Umgebungsdruck, 30 - 37°C),
durch die die Energiekosten um 30 - 40 % gegenlber dem petrochemischen Prozess gesenkt werden
konnen (Kidwell 2008).

Der Marktpreis fiir Bernsteinsaure liegt je nach Reinheitsgrad derzeit bei 5,9 - 8,8 US-$ pro Kilogramm.
Die Herstellungskosten des petrochemischen Prozesses machen davon in etwa 1 US-$ aus. Die
geschatzten Produktionskosten flr biotechnologisch produzierte Bernsteinsaure liegen bei
0,55 - 1,10 US-$ pro Kilogramm, abhéngig vom Prozess. Insgesamt sind die in Abbildung 3-8 gezeigten
Chemikalien aus Bio-Bernsteinsaure somit heute schon fiir einen annahernd gleich hohen Preis wie
durch die petrochemische Produktion herstellbar (Paster et al. 2003). Im Fall eines biotechnologische
Produktionsprozesses mit Glucose als Kohlenstoffquelle sind die Rohstoffkosten mit 0,43 US-$ pro
erzeugtem Kilogramm Bemnsteinsaure jedoch relativ hoch. Um auch bei niedrigeren Erddl- und
steigenden Rohstoffpreisen konkurrenzfahig zur petrochemischen Herstellung von Bernsteinséure zu
sein, muss ein biotechnologischer Prozess mdglichst kostenglnstig sein. Idealerweise sollen deshalb
statt Glucose kostenglinstigere Starke- oder Cellulosehaltige Pflanzenmaterialien eingesetzt werden.
Des Weiteren muss die Produktivitit mindestens 2,5 - 5,0 g L' h' betragen, mdglichst keine
Nebenprodukte (vor allem keine anderen organischen Sauren) gebildet und eine Produktkonzentration
von tber 100 g L erreicht werden, um einen rentablen Produktionsprozess gewéhrleisten zu kénnen
(Patel 2006; Werpy und Petersen 2004; McKinay et al. 2007).
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3.4 Aufarbeitungsverfahren fiir biotechnologisch produzierte Bernsteinsaure

Jeder verfahrenstechnische Prozess lasst sich in einzelne Verfahrensschritte, sogenannte Grund-
operationen (,Unit operations®), zerlegen. In Abbildung 3-11 sind die wichtigsten Grundoperationen der
Aufarbeitung (,Downstream Processing®) eines biotechnologischen Produktionsprozesses schematisch

dargestellt.

Fermentationsbriihe

A4

Abtrennung von Biomasse
Zentrifugation, Filtration, Flockung und Flotation

¥

Anreicherung & Konzentrierung
Thermische Verfahren, Sorption, Extraktion, Elektrodialyse, Féllungsreaktionen

A4

Reinigung
Kristallisation, Chromatographie, Elektrodialyse mit bipolaren Membranen

¥

Produktformulierung
Kontakttrocknung, Konvektionstrocknung, Gefriertrocknung

¥

Produkt

Abbildung 3-11:  Grundoperationen bei der Aufarbeitung von Bioprodukten (nach Prave et al. 1994). In Kursiv:
Vorgeschlagene Grundoperationen fiir die Aufarbeitung von Bernsteinsdure aus einer
wassrigen Phase

In einem ersten Schritt muss die Biomasse vom wassrigen Fermentationsuberstand abgetrennt werden.
Hierfiir eignen sich Zentrifugation oder Filtrationsverfahren.

Gerade bei biologischen Produkten ist die Konzentration in der wassrigen Fermentationslésung haufig
gering, weshalb in einem weitern Schritt eine Anreicherung und Konzentrierung notwendig ist. Nach der
Abtrennung der Biomasse, werden hierfiir verschiedene thermische Verfahren, Extraktion, Adsorption,
Membranverfahren und Fallungsreaktionen eingesetzt. In diesem Schritt findet neben der

Aufkonzentrierung bereits eine erste Aufreinigung statt.
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Fur die Feinreinigung werden anschlielend weitere Verfahrensschritte wie Kristallisation,
Chromatographie und/oder Elektrodialyse notwendig. Ist das Produkt aufkonzentriert und von
Nebenprodukten gereinigt folgt der letzte Schritt vor der Vermarktung — die Formulierung. Hier erhalt
das Produkt seine Verkaufsform, wie zum Beispiel Tabletten oder Pulver.

Da die Kosten fur die Aufarbeitung von Bioprodukten 50 - 80 % der gesamten Produktionskosten
ausmachen, ist es wichtig ein geeignetes Aufarbeitungsverfahren flr Bernsteinsaure zu entwickeln
(Baniel und Eyal 1995). Hierfur sind eine mdglichst geringe Anzahl an Stufen und hohe Ausbeuten in
jeder Stufe notwendig. In Abbildung 3-11 in Kursiv markiert sind die fir die Aufarbeitung von
Bernsteinsaure vorgeschlagenen Verfahren verschiedener Arbeitsgruppen. Diese werden im Folgenden

naher beschrieben und bewertet.

Abtrennung der Biomasse

Die Abtrennung der Biomasse (Zellen und Zelltrimmer) und der Proteine in der Fermentationsbrihe
erfolgt in der Regel durch Zentrifugation und/oder Filtration. Auf Grund der geringen Masse der Zellen
sind in der Regel hohe Zentrifugalkrafte notwendig, was heutzutage durch leistungsfahige Separatoren
problemlos bewerkstelligt werden kann. Der Fermentationstberstand ist jedoch nach der Zentrifugation
nie komplett zellfrei - es sind noch 103-105 Zellen pro Milliliter vorhanden (Hatti-Kaul und Mattiasson
2006). Um auch Proteine und Zelltrimmer abzutrennen, wird daher haufig eine Mikro- oder
Ultrafiltration eingesetzt. Mit einer Mikrofiltration (PorengroBe 0,02 - 10 pum) lassen sich Partikel und
Mikroorganismen abtrennen — eine Ultrafiltration halt auf Grund der noch kleineren Porengrofe
(0,001-0,02 pm) auch Makromolekule und Enzyme zurlck. lonen und andere niedermolekulare
Substanzen passieren die Membran, wodurch der pH und die lonenstarke im Uberstand konstant
bleiben (Weatherley 1994). Um eine Deckschichtbildung auf der Membran zu verhindern, wird haufig
ein Teil des Retentats rezykliert, was als Querstrom- oder Cross-Flow-Filtration bezeichnet wird
(Lohrengel 2007).

Abhangig von der nachfolgenden weiteren Aufarbeitung kann eine Filtration unerlasslich sein. Fir
Extraktionen missen Zellen und andere Partikel (Zelltrimmer, Proteine) entfernt werden, um eine
Emulsionsbildung zu verhindern (Hatti-Kaul und Mattiasson 2006). Auch fiir Elektrodialyseverfahren ist
eine Abtrennung von Partikeln und Kolloiden notwenig um eine Ablagerung von Zellen und ,Fouling® der

Membranen zu verhindern (Huang et al. 2007).

Fallung

Fallungen sind hauptsachlich aus der industriellen Aufreinigung von Proteinen und Polysacchariden

bekannt. Es lassen sich jedoch damit auch organische Sauren aufkonzentrieren. Milchsaure und
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Essigsaure werden zum Beispiel industriell durch Calciumhydroxidfallung gewonnen (Vickroy 1985;
Kirk-Othmer 1979). Auch fiir Bernsteinsaure wurde dieser Ansatz im Labormalistab untersucht (Datta
1992; Datta et al. 1992, Berglund et al. 1991). Ein klassischer Prozess bestehend aus
Calciumhydroxidfallung, lonenaustauschchromatographie und Kristallisation ist in Abbildung 3-12
schematisch  dargestellt. Hierbei wird Calciumhydroxid oder Calciumoxid zur wassrigen
Fermentationslosung gegeben. Es entsteht das Calciumsalz der Séure, das als Prazipitat ausfallt und
durch Filtration abgetrennt werden kann. In einem nachsten Schritt wird das Calciumsuccinatsalz mit
Schwefelsaure versetzt. Dabei entsteht freie Bernsteinsaure und aquimolar Calciumsulfat (Gips). Die
freie Saure kann in weiteren klassischen Reinigungsschritten, wie Behandlung mit Aktivkohle oder
lonenaustauschchromatographie, aufgereinigt werden.

Datta et al. konnten dieses Prozessschema auf eine Bernsteinsdure-Fermentation mit
Anaerobiospirillum succiniciproducens ubertragen. Mit der Calciumhydroxidfallung konnten hier 85 %
der Bernsteinsaure gewonnen werden (Datta 1992; Datta et al. 1992). Problematisch ist jedoch die
weitere Aufarbeitung. Eine Kristallisation der Saure nach der Fallung ist schwierig und die erzielbaren
Ausbeuten sind nur gering (Kertes und King 1985). Hinzu kommt, dass das aquimolar produzierte
Nebenprodukt Gips nicht anderweitig genutzt werden kann und somit hohe Entsorgungskosten
entstehen. Ebenfalls unginstig ist die grole Menge der bendtigten Chemikalien, die nur einmal
verwendet werden konnen. Insgesamt sind die Prozesskosten bei der Calciumhydroxidfallung deshalb
hoch. Aus den eben genannten Griinden ist deshalb eine Fallung mit Calciumhydroxid im industriellen
MafRstab nicht die Methode der Wahl fir die Aufarbeitung von Bio-Bemnsteinsaure (Hermann und
Patel 2007).
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Abbildung 3-12:  Prozess mit Calciumhydroxidfallung von Bernsteinsdure nach Kertes und King 1985

Auch Fallungsreaktionen mit Ammoniumverbindungen wurden fir Bernsteinsaure im Labormalstab
untersucht (Berglund et al. 1999; Yedur et al. 2001). HierfGr wird Diammoniumsuccinat durch
pH-Kontrolle wahrend oder durch Ersatz der Kationen nach der Fermentation erzeugt. Anschlie3end
wird durch Zugabe von Sulfat oder einer Kombination aus Ammoniumbisulfat und Schwefelsaure
prazipitierendes Succinat und Ammoniumsulfat generiert. Die prazipitierte Bernsteinsaure wird durch

Filtration abgetrennt, mit Methanol gewaschen und kristallisiert. Das Nebenprodukt Ammoniumsulfat
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kann thermisch in Ammoniak und Ammoniumbisulfat gespalten werden. Ammoniumbisulfat steht so fur
neue Fallungen zur Verfligung. Mit diesem Ansatz kann Bernsteinsaure im ersten Aufarbeitungsschritt
mit einer Ausbeute von 93,3 % gewonnen werden (Yedur et al. 2001).

Die Fallung mit Ammoniumverbindungen liefert dementsprechend hohere Ausbeuten als die Fallung
mit Calciumhydroxid oder Calciumoxid. Nachteil beider Fallungsmethoden ist jedoch, dass auf Grund

der hohen Salzfracht keine Prozessintegration méglich ist.

Elektrodialyse

Die Elektrodialyse ist eine gut untersuchte und viel eingesetzte Methode in der Lebensmittelindustrie.
Sie wird unter anderem industriell fiir die Separation von Zitronensaure aus Citrussaften eingesetzt
(Zang et al. 1966). Auch flr Bernsteinsaure und andere organische Sauren wurde die Elektrodialyse in
den letzten Jahrzehnten im LabormaRstab untersucht und charakterisiert (Thang et al. 2005; Shen et al.
2005; Shen et al. 2006; Luo et al. 2002). Haufig werden hierbei zwei Dialyseschritte hintereinander
angewendet (Glassner et al. 1992). Dabei handelt es sich um eine klassische Elektrodialyse zur
Trennung und Aufkonzentrierung geladener und ungeladener Molekille und einer Elektrodialyse mit
bipolaren Membranen zur Umwandlung des Succinatsalzes in die freie Saure. In Abbildung 3-13 ist ein
von Glassner et al. 1992 entworfene Prozess zur Aufarbeitung von Bernsteinsiure schematisch
dargestellt.

Im ersten Schritt, der klassischen Elektrodialyse, sind Anionen- und Kationenaustauschermembranen
zwischen zwei Elektroden (Kathode und Anode) abwechselnd angebracht. Wird Strom angelegt
wandern die Kationen zur nachsten Kationenaustauschermembran und Anionen zur n&chsten
Anionenaustauschermembran. Membranen mit identischer Ladung koénnen hierbei durchwandert
werden. In den Kammern zwischen den Membranen sammeln sich abwechselnd ungeladene Molekiile
und aufkonzentrierte geladene Moleklle, die aus der Apparatur hinausgespult werden konnen. Somit ist
eine Demineralisierung und Konzentration des Zielprodukts maoglich. Mit einer klassischen
Elektrodialyse lassen sich 77 % der produzierten Bernsteinsdure aus dem Fermentationsuberstand
entfernen (Glassner et al. 1992). Die Séure liegt hier jedoch nicht in ihrer freien Form sondern als Salz
vor. Bevor die weitere Aufarbeitung durch eine Elektrodialyse mit bipolaren Membranen durchgeflihrt
werden kann missen divalenten Kationen (Calcium, Magnesium) durch einwertige Natriumionen ersetzt
werden. Dies geschieht durch eine lonenaustauschchromatographie.

Die konzentrierte Natriumsuccinatidsung wird anschliefend durch eine zweite Elektrodialyseanlage
geleitet. Die bipolaren Membranen sind dabei in der Lage Wasser in Protonen und Hydroxylionen zu

spalten.
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Abbildung 3-13:  Aufarbeitungsprozess mit Elektrodialyse von Bernsteinsaure nach Glassner et al. 1992

Wird Strom angelegt wandern die Bernsteinsaureanionen zur Anode und die Natriumkationen zur
Kathode. Dort reagieren sie mit den Protonen und Hydroxylionen zu freier Bernsteinséure und
Natriumhydroxid. Eine Feinreinigung (> 99 %) ist auch hier durch klassische Methoden wie Anionen-
oder Kationenaustauschchromatographie und anschlieRender Kristallisation zu erzielen (Glassner et al.
1992; Zeikus et al. 1999; Berglund et al. 1991). Die Ausbeute nach der zweiten Elektrodialyse mit
bipolaren Membranen liegt laut Glassner et al. 1992 jedoch bei nur noch 60 %.

Nachteile neben der geringen Ausbeute sind die hohen Membrankosten und der hohe
Energieverbrauch von Elektrodialyseverfahren (Huang et al. 2007). Ebenfalls problematisch ist die
geringe Selektivitat — andere organische Sauren (moglich Nebenprodukte bei der Fermentation) werden
ebenfalls mit abgetrennt (McKinlay et al. 2007). Ein weiterer Schwachpunkt der Elekirodialyse ist das
Vorhandensein von mehrfach geladenen Kationen, die nicht mit abgetrennt werden konnen (Zeikus et
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al. 1999). Haufig wird deshalb eine Vorbehandlung mit Chelatharzen durchgeflihrt um diese lonen vor
der Dialyse zu entfernen (Fargues et al. 2006; Bailly et al. 2001). Auch eine in situ Aufbeitung mittels
Elektrodialyse ist bisher nur fir Pyruvat und Lactat untersucht worden (Zelic et al. 2004; Min-tian
et al. 2004).

Auf Grund der vielen Nachteile, der hohen Kosten und der geringen Ausbeute ist die Elektrodialyse

nicht die geeignete Methode zur Aufarbeitung von Bernsteinsaure zu sein.

Extraktion

Bei der Extraktion wird die Zielkomponente aus einem Flissigkeits- bzw. Feststoffgemisch mit Hilfe
eines Losungsmittels abgetrennt. Voraussetzung ist stets, dass das fliissige Losungsmittel nicht oder
nur teilweise mit dem Tragerstoff mischbar ist. Es muss eine ausgepragte Mischungsliicke zwischen
den beiden Phasen vorliegen. Erstere Variante bezeichnet man als Flissig-Flissig-Extraktion oder
Solventextraktion. Flissig-Flussig-Extraktionen sind eine gut untersuchte und weit verbreitete Methode
in der chemischen Industrie. Auch in der Biotechnologie werden sie als Standardverfahren, z.B. zur
Abtrennung von Antibiotika (Penicillin, Erythromycin) aus Fermentationsbriihen, eingesetzt (Prave et al.
1994). Bei der klassischen FlUssig-Flussig-Extraktion wird lediglich die natlrliche Verteilung einer
Substanz zwischen zwei unterschiedlichen Phasen ausgenutzt. Wichtig ist es hier das optimale
Extraktionsmittel (Losungsmittel) zu identifizieren, mit dem die hochsten Ausbeuten moglich sind. Diese
Art der Extraktion wurde fir Bernsteinsaure intensiv untersucht (King und Dtarr 1990; King und Sanchez
1985; King und Poole 1993). Insgesamt liellen sich jedoch mit den gangigen industriell eingesetzten
Losungsmitteln nur sehr unzureichende Verteilungskoeffizienten erzielen (Juang und Huang 1996).

Um hohere Ausbeuten zu erreichen, wurden andere erweiterte Extraktionsverfahren, wie
Hochdruckextraktion, Flissigmembran-Permeation und Reaktivextraktion, fir Carbonsauren untersucht.
Bei der Hochdruckextraktion wird mit Gberkritischen Fluiden als zusatzlichem Extraktionsmittel
gearbeitet. Vorteil ist hier, dass keine Kontamination des Wertstoffes mit Kohlendioxid erfolgt.
Insgesamt ist dieses Verfahren jedoch sehr kostenintensiv (Hauer und Marr 1991). Die
Flissigmembran-Permeation, eine Sonderform der Reaktivextraktion, wird in der Metallsalz-Abtrennung
eingesetzt. In einigen Ansatzen wurde versucht, dieses Verfahren auch auf die Extraktion von
Bioprodukten umzusetzen. Erhebliche Schwierigkeiten macht hier noch der Umgang mit
Fermentationsldsungen und den daraus resultierenden Einfllissen auf den Prozess (Siebenhofer 1985).
Als drittes Verfahren wird die Reaktivextraktion, eine Flissig-Flussig-Extraktion mit zuséatzlicher
Reaktivkomponente (,Carrier), intensiv fir die Extraktion von Carbonsauren untersucht. Die
Reaktivkomponente befindet sich hierbei in einer Losungsmittelphase und geht eine reversible Bindung
mit dem zu extrahierenden Stoff ein (Rydberg et al. 1992). Als Reaktivkomponenten werden vor allem
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hochmolekulare aliphatische Amine, Phosphor-Sauerstoff-Verbindungen und Schwefel-Sauerstoff-
Verbindungen eingesetzt (Weatherley 1994, Kertes und King 1985). Flr die Reaktivextraktion von
organischen S&uren, wie Bernsteinsaure, eignen sich besonders gut langkettige aliphatische Amine in
organischen nicht-wasserloslichen Losungsmitteln (Tung und King 1994a, Hong und Hong 2000a-c,
Hong et al. 2002, Hong und Hong 2004, Song et al. 2007).

Nach der Reaktivextraktion sind weitere Aufarbeitungsschritte, wie eine Rlckextraktion der S&ure in
eine neue wassrige Phase, Chromatographieverfahren und Kristallisation, nétig (Tung und King 1994b;
Poole und King 1991; Hong et al. 2001). Ein von Tung und King vorgeschlagener Aufarbeitungsprozess

ist schematisch in Abbildung 3-14 dargestellt.
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Abbildung 3-14:  Aufarbeitungsprozess mit Reaktivextraktion von Bernsteinsaure nach Tung und King 1994b

Bis auf ganz wenige Ausnahmen wurden bisher alle Untersuchungen zur Reaktivextraktion von
Bernsteinsaure mit synthetischen (,sauberen®) wassrigen Losungen durchgefuhrt. Eine Integration in
den Fermentationsprozess scheint jedoch, wie bereits von einigen wenigen Arbeitsgruppen gezeigt
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werden konnte, prinzipiell moglich (Huh et al. 2006; Song et al. 2007, Jun et al. 2007a). Es ist jedoch
durch die Toxizitat der eingesetzten organischen Losungsmittel und Amine mit einer Limitierung des
Zellwachstums und der Produktbildung zu rechnen (Hatti-Kaul und Mattiasson 2006). Insgesamt scheint
eine Aufarbeitung von Bernsteinsdure mittels Reaktivextraktion jedoch ein kostenglnstiger und

umweltschonender erster Schritt zu sein (Cascaval und Balaction 2004).

Sorption und lonenaustauschchromatographie

Chromatographieverfahren werden in nahezu allen chemischen und biotechnologischen Prozessen zur
Feinreinigung von Produkten eingesetzt. Fir biologische Produkte haben sie sich als die wirksamste
Form der Aufarbeitung erwiesen (Préave et al. 1994). Vorteile von Chromatographieverfahren sind die in
der Regel milden Reaktionsbedingungen (Raumtemperatur, kaum Scherkrafte, pH konstant). Bei der
lonenaustauschchromatographie erfolgt die Stofftrennung durch reversible Bindungen an eine geladene
Matrix. Man unterscheidet Anionenaustauscher (basische Gruppen) und Kationenaustauscher (saure
Gruppen). Kushiku schlagt ein stark geladenes Anionenaustauscherharz fur die Umwandlung von
bereits isolierten Succinatsalzen zu freier Bernsteinsaure vor. Als letzter Schritt nach der
Chromatographie erfolgt eine Kristallisation (Kushiku et al. 2006).

Neuere Ansatze propagieren jedoch auch die Chromatographie als einen ersten Aufarbeitungsschritt.
Die Arbeitsgruppe von Li schlagt ein alkalisches Anionenaustauscherharz (NERCB 04) flr die Isolierung
von Bernsteinsaure aus der Fermentationslosung vor. Bernsteinséure kann ber seine Hydroxylgruppen
mit dem Harz wechselwirken, wahrend das Harz gleichzeitig auf Grund der Bindung der Saure als
pH-Regelung fungiert. Dadurch muss weniger Base (NaOH) zur pH-Regelung von Extern in den
Bioreaktor gegeben werden. Die abgereicherte und neutralisierte Fermentationsldsung kann
anschlieBend (ber einen Kreislauf wieder in den Bioreaktor rlickgefiihrt werden. Die Elution der Saure
und die Regeneration des Anionenaustauschers erfolgen nach mehrfacher Beladung mit 0,5 molarer
Natronlauge (Li et al. 2008).

Grundsétzlich sind lonenaustauschverfahren jedoch nicht als Hauptaufarbeitungsschritt zur Gewinnung
von Bernsteinsaure aus Fermentationsiiberstand geeignet, da die Selektivitaten und Ausbeuten zu
gering sind (Pai et al. 2002).

Auch Sorptionsverfahren werden fiir Bernsteinsaure untersucht. Ein neuer Ansatz von Jun et al. (2007b)
ist der Einsatz von mesopordsen Silica (SBA-15) zur Isolierung von Bernsteinsaure und Pyruvat. Diese
Silica sind mit funktionellen Gruppen, hier funktionalisierte Silane mit priméren, sekundéren und
tertidaren Aminen, versehen. Die funktionalisierten Silane sind wiederum kovalent an die porése Matrix

gebunden. Bernsteinsaure bindet, ahnlich wie bei der Reaktivextraktion, Uber Wasserstoffbriicken an
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die Aminreste der mesoporosen Silica. Die Ausbeute fir Bernsteinsaure ist jedoch mit nur rund 30 %

deutlich geringer als flr das ebenfalls untersuchte Pyruvat (Jun et al. 2007b).

Verdampfung und Kristallisation

Die Kristallisation wird vor allem in der bio-pharmazeutischen Industrie zur Reinigung von Antibiotika
eingesetzt. Als groBtechnisches Verfahren findet sie auch bei der Zitronensaureherstellung Anwendung
(Schmitz 1977). Fir Bernsteinsaure wird die Kristallisation flr viele der oben beschriebenen
Aufarbeitungsprozesse als Endreinigungs- oder Feinreinigungsschritt betrachtet (Tung und King 1994b;
Glassner et al. 1992; Kertes und King 1985).

Ein aktueller Ansatz zeigt jedoch, dass die Kristallisation ebenfalls als erster Schritt der Aufarbeitung fur
Bernsteinsaure maglich ist. Nach der Abtrennung der Zellen (hier: Actinobacillus succinogenes BE-1)
und einer Aktivkohlebehandlung wird der Uberstand mit Salzsaure versetzt. Durch Regelung des pH auf
2,0 liegen somit 99,4 % der Saure in ihrer freien Form vor. Eine genaue Kontrolle des pH unter 2,0 und
eine Absenkung der Temperatur auf 4°C (Léslichkeit von Bernsteinsdure 30 g L-') ermdglichen eine
selektive Kristallisation der freien Bernsteinsaure, wahrend andere organische S&uren und
Succinatsalze (Nebenprodukte) komplett Idslich bleiben. Mit diesem Verfahren kdnnen bis zu 70 % der
Bernsteinsaure mit einer Reinheit von 90 % kristallisiert werden. Eine Kombination mit weiteren

klassischen Aufarbeitungs- und Reinigungsschritten ist moglich (Li et al. 2010).
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3.5 Reaktivextraktion von organischen Sauren aus einer wassrigen Phase

Wie Dbereits in Punkt 3.4 erwahnt, zeigen Extraktionen von niedermolekularen Carbon- oder
Hydroxycarbonsauren mit konventionellen Losungsmitteln nur sehr ungunstige Verteilungskoeffizienten
(Kertes und King 1986; King 1983; Schigerl 1989). Durch den Einsatz von zusatzlichen
Reaktivkomponenten (Aminen) lassen sich die Verteilungskoeffizienten und Ausbeuten jedoch deutlich
erhohen (Schlichting et al. 1987). Vor allem Amine als Reaktivkomponenten besitzen auf Grund ihrer
Basizitat die Fahigkeit eine reversible Bindung mit den Zielmolekilen einzugehen. Dadurch kénnen
auch polare Stoffe mit hydrophilen Eigenschaften, wie organische Sauren, effektiv abgetrennt werden.

3.5.1 Grundlagen der Reaktivextraktion

Bei einer klassischen Extraktion wird das Zielmolekil (Extrakistoff) mittels eines Losungsmittels
(Extraktionsmittel) aus einem Stoffgemisch abgetrennt. Das Zielmolekiil verteilt sich dabei zwischen den
beiden nicht miteinander mischbaren Phasen. Nach der Extraktion liegt im Optimalfall der GroRteil des
Extraktstoffes in der Extraktphase vor. Zurlck bleibt die abgereicherte, meist wéssrige Raffinatphase
(Vauck und Miller 1994). Die Verteilung des Extrakistoffes zwischen den beiden Phasen, Iasst sich mit

dem Nernst'schen Verteilungsgesetz beschreiben:

C
K=" (3-16)
CW
K = Verteilungskoeffizient
Corg = Konzentration des Zielmolekils in der organischen Phase, g L
C, = Konzentration des Zielmolekdls in der wéassrigen Phase, g L

Das Verteilungsgleichgewicht wird dabei durch die Temperatur, den pH und die lonenstarke der

wassrigen Losung beeinflusst.

Eine Veranderung des Verteilungsverhaltens kann jedoch ebenfalls durch eine zusatzlich
Reaktivkomponente (im Fall von Carbonsauren: Amine) erfolgen. Die Reaktion von Amin und Séure
findet dabei, wie in Abbildung 3-15 dargestellt, an der Phasengrenzflache statt, wobei Komplexe aus
Amin und Saure entstehen. Dabei mulssen neben den verschiedenen Komplexreaktionen, die
Dissoziation der Bernsteinsaure in Wasser, die Protonierung des Amins und die Autoprotolyse von
Wasser bertcksichtigt werden (Kirsch und Maurer 1997). Das thermodynamische Gleichgewicht der
Reaktivextraktion ist erreicht, wenn sich in beiden eingesetzten Phasen die Driicke, Temperaturen und
chemischen Potentiale aller Komponenten angeglichen haben.
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Organische Phase

(Bernsteinsaure),(Amin),(H,0),

HA Amin H,0 LM
4 4| 4| 4|
v v It v v
HA Amin H,0 LM

x Bernsteinsaure
+

y Amin
+
zH,0

HOOC-CH,-CH,-COOH+H,0 +—*  -00C-CH,-CH,-COOH + H,0*
‘00C-CH,-CH,-COOH +H,0 +=—*  -00C-CH,-CH,-CO0- + H,0*
Amin+H;0* <= AminH*+H,0
2HO0 == HO+OH

Wassrige Phase

Abbildung 3-15:  Schematische Darstellung der Reaktivextraktion von Bernsteinsdure mit Aminen in einer
Lésungsmittelphase. LM ist das jeweilige Ldsungsmittel, x, y und z ist die Anzahl der am
Komplex beteiligten S&ure-, Amin- und Wassermolekiile. HOOC-CH,-CH,-COOH ist die
undissoziierte, HOOC-CH,-CH»-COO- die einfach dissoziierte und -OOC-CH,-CH,-COO- die
zweifach dissoziierte Bernsteinsaure.

Amine und Ldésungsmittel sind bei der Reaktivextraktion nahezu wasserunléslich. Nur sehr wenige
Molekiile konnen deshalb in die Wasserphase ubergehen. Die Protonierung des Amins erfolgt an der
Phasengrenzflache. Anschlielend kann Bernsteinséure Uber lonenpaarbildung an das entstandene
Alkylammoniumkation (ebenfalls an der Phasengrenze) gebunden und der Komplex von den
Losungsmittelmolekdlen in der organischen Phase solvatisiert werden. Wie in Abbildung 3-15
angedeutet, kann auch Wasser direkter Bestandteil solcher Amin-Saure-Komplexe sein (Kirsch und
Maurer 1997). Dabei ist vor allem der pH der wassrigen Saureldsung ausschlaggebend fur die Menge

an koextrahiertem Wasser.

Auf Grund der ionischen Wechselwirkungen zwischen Alkylammoniumkation und Saureanion, wird der
entstehende Komplex als Ammoniumsalz betrachtet. Die Starke der ionischen Wechselwirkung sowie
das eingesetzte Losungsmittel sind dabei bestimmend fir die Extrahierbarkeit der Saure und die
Stabilitat der Komplexe in der organischen Phase (Schigerl 1994). Eine wichtige GroRe zur
Beschreibung des Extraktionsverhaltens ist dabei die Extraktionsausbeute E(%). Diese berechnet sich

wie in Gleichung 3-17 dargestellt:
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Corg '\/org
E(%) = —29"%9 100 (3-17)
C 0 WW,O

w,

E(%) = Extraktionsausbeute, %

Cog = Konzentration der S&ure in der organischen Phase (Extrakt) nach der Extraktion, g L
Vog = Volumen der organischen Phase nach der Extraktion, L

Cuo = Konzentration der Saure in der wassrigen Phase vor der Extraktion, g L1

Vo = Volumen der wéssrigen Phase vor der Extraktion, L

Entscheidende Parameter bei der Reaktivextraktion sind die Zeit und der Ort des Stofflibergangs sowie
die Geschwindigkeit der chemischen Reaktion. Prinzipiell kann eine Einteilung in transportlimitiert oder
reaktionslimitiert gemacht werden (Schiigerl et al. 1986). Bei Prozessen mit langsamer chemischer
Reaktion ist der An- und Abtransport (diffuser Stofftransfer) der Komponenten deutlich schneller als die
chemische Reaktion und spielt deshalb keine Rolle. Ist die chemische Reaktion jedoch sehr schnell, ist
die Stofftransportrate ausschlaggebend fur die Gesamtgeschwindigkeit des Prozesses (Hafez 1983).
Dementsprechend kann eine Transportlimitierung durch hydrodynamische Veranderungen aufgehoben
werden, wahrend dies bei einer Reaktionslimitierung nicht moglich ist.

Fur den Stoffiibergang bei der Reaktivextraktion bestehen verschiedene Modelle: die Zweifilm-Theorie
von Lewis und Whitman 1924, die Penetrationstheorie von Higbie 1935 und die Oberflachen-

erneuerungstheorie von Danckwerts 1951.

Die Zweifilm-Theorie (Abbildung 3-16) ist dabei das einfachste Modell zur Beschreibung von

Stofftransferprozessen an einer Phasenrenze.

A P
c : !
Phase 1 i E Phase 2
(Raffinat) bR B (Extrakt)
C2 fmimmim e m e
I o e
C1 \
C* | ;\
L—bl—b& z "
01 02

Abbildung 3-16:  Stofftransports nach der Zweifim-Theorie von Lewis und Whitman 1924. c ist die
Konzentration der Komponente 1 oder 2, B der Stoffiibergangskoeffizient, & die Dicke der
Grenzfilme, Js der flachenbezogene Stofffluss, z die Ortskoordinate und c* die Konzentration
an der Phasengrenze P.
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Hier wird von ruhenden, stationdren, laminaren Grenzflachenfilmen der Dicke 6, und &, an beiden
Seiten der Phasengrenzflache zwischen den beiden nicht mischbaren Phasen ausgegangen, Uber die
Transfer durch molekulare Diffusion erfolgt. Je groRer die Turbulenz in den Kernzonen der
Flussigkeiten, desto dunner sind die laminaren Grenzfilme (Javed 1992). Da an der Phasengrenze ein
Loslichkeitsgleichgewicht angenommen wird, spielt es keine Rolle, ob die hohere Konzentration des
Extraktstoffs in der wassrigen oder organischen Phase vorliegt.

Die Diffusionsgeschwindigkeiten durch beide Filme im stationaren Zustand lassen sich durch Gleichung
3-18 berechen:

- ‘]s = ﬁw [QCW - Cw,lim ) = ﬁorg |:qcorg,lim - Corg) (3'1 8)

= flachenbezogener Stofffluss, mol (m2 s)-!

Jéi = Stoffiibergangskoeffizient (5 = D/5), m s

D = binarer Diffusionskoeffizient, m? s-1

o) = Dicke der Grenzschicht, m

C = Konzentration einer Komponente in der Flussigkeit, mol m-3

Ci, = Konzentration einer Komponente an der Phasengrenzflache, mol m3

Obwohl die Zweifilm-Theorie von vielen Vereinfachungen ausgeht und die Penetrations- und
Oberflachenerneuerungstheorie den Stofftransport genauer beschreiben, wird sie auch heute noch in
vielen Fallen bei der Berechnung von Extraktionsprozessen herangezogen (Christen 2010).

Die von Higbie 1934 entwickelte Penetrationstheorie und die Oberflachenermeuerungstheorie von
Danckwerts 1951 beschreiben den Stofftransport als instationaren Vorgang. Beide Modelle sind in

Abbildung 3-17 schematisch dargestellt.

PENETRATIONSTHEORIE OBERFLACHENERNEUERUNGSTHEORIE

@) o @) O O o

) 4 A ) 4 A v A

@) o O Q O @

) 4 A ) 4 )4 A

5 Qo»m(hm’ . Qo QAO»M
T=konstant T#konstant

Abbildung 3-17:  Stofflibergang nach der Penetrationetheorie (Higbie 1935) und der Oberflachen-
erneuerungstheorie (Danckwerts 1951). Die Kreise entsprechen Fluidelementen. Je dunkler,
desto mehr der Zielkomponente wurde aufgenommen. Die Verweilzeit 7 der Fluidelemente
ist bei der Penetrationstheorie konstant, wahrend sich die Verweilzeiten im Fall der
Oberflachenerneuerungstheorie von Fluidelement zu Fluidelement unterscheiden.
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Idee ist hier, dass turbulent durchmischte Fluidelemente aus der jeweiligen Phase an die Phasengrenze
transportiert werden und dort identische Zeit im Fall der Penetrationstheorie oder unterschiedliche Zeit
im Fall der Oberflachenerneuerungstheorie verweilen. Wahrend dieser Zeit tauschen die Fluidelemente
den Extraktstoff durch instationare Diffusion aus, werden anschlieBend von nachriickenden Fluiden
verdrangt und wandern wieder in den Kern der Phase. Der Stofflibergangskoeffizient nach der

Penetrationstheorie ist dementsprechend, wie in Gleichung 3-19 zu sehen ist, zeitabhangig.

_,| D i
p=2— (3-19)

T = Verweilzeit an der Phasengrenze, s

Der Stoffuibergangskoeffizient der Oberflachenerneuerungstheorie berechnet sich nach Gleichung 3-20:
L=sIlD (3-20)

S = Oberflachenerneuerungsfaktor, s

3.5.2 Amine bei der Reaktivextraktion

Amine sind stickstoffhaltige organische Verbindungen, die man vom Ammoniak ableiten kann. Im Fall
von primaren Aminen ist ein Wasserstoffatom des Ammoniaks durch einen Alkyl- oder Arylrest ersetzt,
bei sekundaren zwei, bei tertidren drei und bei quaternaren Aminen alle vier Wasserstoffe. Wie auch
Ammoniak reagieren Amine basisch, indem ein Proton an das freie Elektronenpaar des Stickstoffs
angelagert wird. Naturlich vorkommende Amine (biogen) besitzen eine groRe Bedeutung als
Gewebshormone, Aminosauren und Transmitter-Substanzen (Gossauer 2006).

Aliphatische, wasserunlosliche Amine finden jedoch auch bereits seit vielen Jahrzehnten Anwendung in
der Hydrometallurgie zur Metallsalzextraktion oder bei der Aufarbeitung und Trennung von
Kernbrennstoffen (Marr und Bart 1982; Blchner et al. 1986). Auf Grund ihrer hohen Affinitat zu
anionischen Verbindungen sind sie auch gut flr die Extraktion von organischen Sauren aus wassrigen
verdiinnten Lésungen geeignet (Pazouki und Panda 1998). Prinzipiell werden folgende Anforderungen
an die im Extraktionsprozess eingesetzten Amine gestellt (Bart 2001; Weatherley 1994, Huh et al. 2004;
Huh et al. 2006):

= hohe Selektivitat, Kapazitat und Regenerierbarkeit
= geringe Ldslichkeit im Raffinat
. gute Loslichkeit in der organischen Phase

= hohe thermische und chemische Stabilitat
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= geringer Dampfdruck

. kein zu niedriger Flammpunkt
= geringe Viskositat

= geringe Giftigkeit

= geringe Korrosivitat

. geringer Preis

Zur Reaktivextraktion von Bernsteinsaure aus Wasser eignen sich besonders langkettige aliphatische
sekundare oder tertiare Amine (Tung und King 1994a, Hong und Hong 2000a-c, Hong et al. 2002, Hong
und Hong 2004, Song et al. 2007). Dabei zeigen tertidre Amine bei gleicher Kettenlange eine héhere
Basizitat als sekundare Amine und somit eine starkere Bindung an anionische Moleklle, wie organische
Sauren. Dies lasst sich durch den hoheren Alkylierungsgrad tertidrer Amine erklaren. Der induktive
Effekt der Alkylreste fiihrt dabei zu einer hdheren Mobilitat des freien Elektronenpaars am Stickstoff und
somit zu einer hoheren Basizitdt. Die Basizitat und Extraktionseffizienz reiner Amine folgt

dementsprechend der Reihenfolge (Gossauer 2006):
primar (NRHz) < sekundéar (NRzH) < tertiar (NR3)

Der basische Charakter der Amine wird jedoch auch durch das organische Losungsmittel beeinflusst
(Hong und Hong 2000a). Durch die hohere Anzahl an Ketten tertidrer Amine kann es in polaren
Losungsmitteln, wie Alkoholen, Ketonen oder Wasser, zu sterisch hervorgerufen negativen Effekten bei
der Solvatisierung kommen. Die Reihenfolge der Basizitat und Extraktionseffizienz andert sich
dementsprechend in (Sykes 1988; Reichhardt 1988):

primar (NRHz) < sekundar (NRzH) > tertiar (NR3)

Ein MaR fur die Basizitat von Aminen ist die Basenkonstante pKg. Je niedriger der pKg, desto hoher ist
die Basizitat. Wie in Abbildung 3-18 zu sehen ist, spiegeln die pKs dabei die Reihenfolge der

Extraktionseffizienzen der Amine in polaren Losungsmitteln wieder.
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Abbildung 3-18:  Basenkonstanten (pKg) einiger wichtiger Alkyl- und Arylamine

Aromatische Amine sind insgesamt deutlich schlechter fiir die Reaktivextraktion geeignet als
aliphatischne Amine. Grund hierfir ist die deutlich geringere Basizitat (vgl. Diphenylamin in
Abbildung 3-18), da der Stickstoff an der Mesomerie (-M-Effekt) des Rings beteiligt ist. Das freie
lonenpaar liegt hier delokalisiert vor (Hart 1989).

Auf Grund der hohen Wasserldslichkeit und Toxizitat sind primare Amine ungeeignet fir die Extraktion
organischer Sauren. Sekundare Amine sind wegen ihrer hoheren Basizitat weitaus bessere
Extraktionsmittel, neigen jedoch bei hoheren Temperaturen genauso wie primare Amine zur
Amidbildung, was problematisch fiir die weitere Aufarbeitung sein kann. Priméare, sekundare und tertiare
Amine konnen nur die undissoziierte Form der Saure binden, weshalb haufig bei niedrigem pH
extrahiert werden muss. Quaternare Amine zeigen demgegenuber einen allgemein schlechteren
Verteilungskoeffizienten als primare, sekundare und tertiare Amine (Hauer und Marr 1991) kdnnen aber
im Gegensatz zu den anderen Aminen sowohl die undissoziierte als auch die dissoziierte Form der
Saure binden (Lee et al. 2008). Tertiare Amine sind dementsprechend am besten fur die
Reaktivextraktion von Bernsteinsaure geeignet. Auf Grund des hohen Alkylierungsgrades und der damit
hohen Basizitat konnen hier hohe Extraktionsausbeuten erzielt werden. Langkettige tertiare Amine sind
aulerdem praktisch unldslich in Wasser, solange die Saurekonzentration 10 % w/w nicht Uberschreitet
(Schigerl 1994). Auf Grund der drei Seitenketten haben sie jedoch haufig eine hohe Viskositat und ein
schlechtes Losungsvermogen fur die entstehenden Amin-Saure-Komplexe, weshalb der Einsatz eines
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zusatzlichen Losungsmittels erforderlich wird. Um die Viskositat des Extraktionsmittels, bestehend aus
Amin und Lésungsmittel niedrig zu halten, werden aus diesem Grund in der Industrie auch selten

héhere Aminkonzentrationen als 1,0 mol kg Lésungsmittel eingesetzt (Bart 2001).

Fur einen integrierten Aufarbeitungsprozess spielt auch die Biokompatibilitat der Amine eine grofie
Rolle. Amine sind in der Regel bereits in geringen Konzentrationen toxisch fur Zellen (von Frieling und
Schigerl 1999). Wie bereits erwahnt, ist deshalb auf Grund der geringen Biokompatibilitat mit einer
Limitierung des Zellwachstums und der Produktbildung zu rechnen (Hatti-Kaul und Mattiasson 2006).

3.5.3 Losungsmittel bei der Reaktivextraktion

Auf Grund der hohen Viskositat vieler Amine sind geeignete Losungsmittel zur Verdiinnung sowie zur
Optimierung des FlieRverhaltens (Dispergierung und Phasentrennung) und der Dichte der organischen
Phase notwendig (Tamada et al. 1990a; Hauer und Marr 1993). Die Wahl des richtigen Losungsmittels
hat dabei grol3en Einfluss auf den Verteilungskoeffizienten. Hohere Ausbeuten sind erzielbar, wenn das
eingesetzte Losungsmittel in der Lage ist den Amin-S&ure-Komplex zu stabilisieren (Tung und King
1994a). Bei Zweiphasensystemen, wie in der Reaktivextraktion, werden deshalb viele Anspriiche an

das Losungsmittel gestellt:

= physikalische und chemische Stabilitat

. keine Neigung zur Emulsionsbildung

. geringe Verdunstungsverluste

= hohes Lésungsvermdgen fir die Reaktivkomponente (Amin)
. geringe Loslichkeit in Wasser

= geringe Aufnahmekapazitat der wassrigen Phase

. Biokompatibilitat

= hohe Selektivitat

= ungiftig

= preiswert und in groBer Menge verfligbar

Losungsmittel lassen sich nach ihrem Verhalten bei der Reaktivextraktion in ,inert* oder ,aktiv* einteilen.
Inerte Losungsmittel, wie Alkane, sind nahezu unpolar (kein Dipolmoment) und kdnnen die bei der
Extraktion entstandenen Komplexe nur in geringem Mafe solvatisieren (Tamada und King 1990b;
Barrow und Yerger 1954; Yerger and Barrow 1955a+b). Aromatische Losungsmittel (z.B. Toluol,
Benzol) zeigen ebenfalls niedrige aber etwas hohere Verteilungskoeffizienten als Alkane, da die

71-Elektronen des Aromaten mit den Komplexen interagieren konnen (Vieux et al. 1974).
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Fur die Extraktion von polaren Molekulen, wie Carbonsauren, eignen sich jedoch vor allem polare oder

,aktive* Losungsmittel (Stuckey 1996). Die Polaritdt von Ldsungsmitteln nimmt dabei in folgender

Reihenfolge zu:

Alkane < Aromaten < Ester < Aldehyde/Ketone < Amine < Alkohole < Carbonsauren < Wasser

Ein MaR fir die Polaritat eines Losungsmittels ist das Dipolmoment, das die raumliche Ladungs-
trennung innerhalb eines Molekuls beschreibt. Je groBer das Dipolmoment, desto hoher ist auch die
Polaritat eines Losungsmittels. Die Dipolmomente einiger wichtiger Alkohole, Ketone und Alkane sind in

Abbildung 3-19 zusammengefasst.
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Abbildung 3-19:  Dipolmomente einiger wichtiger Alkohole (polar-protisch), Ketone (polar-aprotisch) und
Alkane (unpolar)

Aktive Losungsmittel, wie Alkohole und Ketone oder Aromaten mit funktionellen Gruppen, sind polar
und deshalb gute Solvatisierungsmedien fur Amin-Bernsteinsaure-Komplexe. Sie sind in der Lage die
Komplexe schnell zu solvatisieren und so eine Reaktion zwischen den Komplexen zu verhindern.
Obwohl polar-protische Losungsmittel, wie Alkohole, niedrigere Dipomomente als Ketone besitzen
zeigen Alkohole bessere Extraktionseigenschaften. Grund hierfiir ist die Fahigkeit von Alkoholen ein
Proton abzuspalten (protisch) und so die Amin-Bernsteinsaure-Komplexe Uber Wasserstoffbriicken-
bindungen zu stabilisieren. Ketone erzielen zehnfach héhere Ausbeuten als Benzol - Alkohole sogar bis
zu hundertfach hoéhere (Tamada und King 1990b, Manenok et al. 1978). Bei der Untersuchung
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verschiedener Alkohole konnte auBerdem beobachtet werden, dass die Verteilungskoeffizienten der
Reaktivextraktion von Milchséure und Essigsaure mit sinkender Kettenlange des Alkohols steigen (Jung
2000). Weiterhin zeigen geradkettige Alkohole bessere Verteilungskoeffizienten als verzweigte Alkohole
(Wojtech und Mayer 1985). Insgesamt lasst sich fiir die Solvatisierungsfahigkeit von Amin-Séure-

Komplexen mit Losungsmitteln folgende Reihenfolge aufstellen (Tamada et al. 1990a):

Alkohole = Nitrobenzol = halogenierte Kohlenwasserstoffe > Ketone >
halogenierte Aromaten > Benzol > alkylierte Aromaten > Alkane

Neben den chemischen Eigenschaften spielt die Toxizitat von Losungsmitteln vor allem flr einen
integrierten Aufarbeitungsprozess eine grofle Rolle. Manche Losungsmittel reduzieren das Wachstum
und die metabolische Aktivitat von Mikroorganismen oder wirken toxisch auf Zellen. Dies geschieht
durch Einlagerung der Losungsmittelmolekile in oder an die Lipidschicht der Zellwande. Die Toxizitat
oder Biokompatibilitat kann anhand der Polaritat des jeweiligen Losungsmittels abgeschatzt werden
(Franke 2002). Als Richtwert wird hier in der Regel der logP verwendet. Dieser gibt den Logarithmus der
Verteilung eines Stoffes in einem Zweiphasengemisch aus Wasser und 1-Octanol an, wie in Gleichung
3-21 dargestellt.

1-OCTANOL

C .
|Og pP= |Og Losungsmiel (3_21)

WASSER
Lésungsmiel

Mit steigendem logP nimmt dabei die Biokompatibilitdt des Losungsmittels zu. Losungsmittel, die einen
logP von Uber 4,0 aufweisen, zeigen eine gute Biokompatibilitdt (Vermue et al. 1993; Bruce und
Daugulis 1991). Fir Saccharomyces cerevisiae beschrieben ist des Weiteren ein logP von mindestens
6,0, um in Gegenwart von Losungsmittel wachsen zu konnen (Kawamoto et al. 2001). Insgesamt ist der
Toleranzbereich bei gramnegativen Bakterien groRler als bei grampositiven (Laane et al. 1978).
Alkohole (Cs - C12) und Ketone (Cs - Cg) wirkten toxisch auf anaerob wachsenden Mikroorganismen,
wahrend Alkane (Cg - C12) keine zellschadigende Wirkung zeigen (Playne und Smith 1983).

Der logP ist jedoch nicht alleiniges MaR fuir die Biokompatibilitat. Die Zellschadigung hangt auch von der
Loslichkeit des Losungsmittelmolekdls in der Zellmembran oder Zellwand des jeweiligen Organismus ab
(Bruce und Daugulis 1991).
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3.5.4 Reaktivextraktion von Bernsteinsaure

Fur die Reaktivextraktion von Bernsteinsaure aus einer wassrigen Phase werden vor allem
Reaktivextraktionssysteme, bestehend aus tertiaren Aminen in Alkoholen, Methylenchlorid oder
Nitrobenzol beschrieben (Hong und Hong 2000a-c; Juang und Huang 1996, Tung und King 1994a,
Yang et al. 1991, Song et al. 2007). Auch sekundare Amine, wie Amberlite LA-2, Dowex MWA-1, und
Duolite A7, werden flr Bernsteinsaure vorgeschlagen (Tung und King 1994a). In einigen wenigen
Ansatzen kommen des Weiteren komplexere Systeme fiir die Bernsteinsaure-Extraktion zu Einsatz, z.B.
eine Kombination aus Tripropylamin und Trioctylamin in einem Losungsmittelgemisch aus 1-Octanol
oder Chloroform und n-Heptan (Hong und Hong 2000c; Heyberger et al. 1997). Die meisten dieser
Ansatze erfolgten jedoch fir die Extraktion von Bernsteinsdure aus wassrigen Losungen (siehe

Zusammenfassung in Tabelle 3-3) und nicht aus Fermentationstberstand (siehe Tabelle 3-4).

Tabelle 3-3: Vorgeschlagene Reaktivextraktionssysteme flir Bernsteinsaure aus Wasser

. . . Maximale .
Quelle Amin Losungsmittel Ausbeuten Bedingungen
Hona und Hon 1-Butanol ~80 % (1-Butanol) 0,5 mol L'
200(?3 g Tripropylamin 1-Hexanol ~72 % (1-Hexanol)  Bernsteinsaure,
1-Octanol ~70 % (1-Octanol) 1,0 mol kg-' Amin
Tripropylamin ~42 - 80 % (TPA) 0,5-0,14 mol L
Hong und Hong Tributylamin 1-Octanol ~52-90 % (TBA) Bernsteinsaure,
2000b Tripentylamin n-Heptan ~66 - 85 % (TPeA) 0,5 mol kg'' Amin in
Trioctylamin ~70 - 95 % (TOA) 1-Octanol
. . 0,64-0,24 mol L1
M e A )
' ' 1,0 mol kg-" Amin
Tripropylamin 1-Butanol ~41-62 % (TPA) 0,29-0,5 mol L
Hong et al. Tributylamin 1-Hexanol ~51-71% (TBA) Bernsteinsaure,
2002 Tripentylamin 1-Octanol ~58 - 75 % (TPeA) 0,5 mol kg-' Amin in
Trioctylamin 1-Decanol ~69-88 % (TOA)  1-Octanol
Inci et al 0,6 mol L
2007 ’ Tridodecylamin MIBK ~92 % Bernsteinsaure,
0,92 mol kg'* Amin
MIBK
Tamada et al. n-Heptan
1990a . Methylenchlorid . .
Tamada und King Alamine 336 Nitrobenzol
1990b Chloroform
1-Octanol

* keine genauen Werte genannt, nur Prinzipien und Tendenzen dargestellt
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Tabelle 3-3: Vorgeschlagene Reaktivextraktionssysteme fiir Bernsteinsdure aus Wasser (Fortsetzung)

. N . Maximale .
Quelle Amin Losungsmittel Ausbeuten Bedingungen
Chloroform
MIBK
Benzol
Kertes und King Trioctylamin qgsg[ r?gl . .
1985 Tridodecylamin Isobutanol
1-Pentanol
1-Octanol
Diethylether
Alamine 336
Amberlite LA-2
Tuna und Kin Dowex MWA-1 MIBK
19923 g Bio-Rad AG3-X4  Chloroform * x
Duolite A7 1-Octanol

Amberlite IRA-910
Amberlite IRA-35

* keine genauen Werte genannt, nur Prinzipien und Tendenzen dargestellt

Lediglich Song beschreibt einen einfachen Prozess ausgehend vom Fermentationstiberstand einer
Mannheimia succiniciproducens Kultivierung bestehend aus einer Reaktivextraktion mit Trioctylamin in
1-Octanol, anschlieBender Vakuumdestillation und einer Kristallisation. Bernsteinsaure kann dabei mit
einer Ausbeute von 67,05 % und einer Reinheit von mehr als 99,5 % gewonnen werden (Song et al.
2007). Auch die Arbeitsgruppe von Jun befasst sich mit der Extraktion von Bernsteinsaure aus
Fermentationsuberstand. Es wird postuliert, dass fUr eine effektive Reaktivextraktion mit tertidren
Aminen der pH der Fermentationslosung deutlich unter dem pKs¢ der Saure von 4,17 liegen muss,
damit die Saure nahezu vollstandig in ihrer undissoziierten Form vorliegt. Ebenfalls konnte festgestellt
werden, dass Verunreinigungen, wie andere organische Sauren und Salze, zu einer starken
Beeintrachtigung der Extraktionsausbeute fiihren. Mehrwertige Salzanionen, wie HPO42-, PO43-, CO32
und SO4% stehen in Konkurrenz zu den Bernsteinsdureanionen und werden mitextrahiert. Die maximale
erzielbare Extraktionsausbeute ist deshalb niedriger. Dementsprechend missen Nebenprodukt- und
Salzkonzentration bereits in der Fermentation minimiert werden (Jun et al. 2007a). Ein gegenteiliger
Ansatz wurde von Huh et al. 2006 entwickelt. Hier wird eine Reaktivextraktion mit Trioctylamin zur
Entfernung  unerwiinschter Nebenprodukte, wie anderer organischer S&uren, aus der
Fermentationsldsung von Mannheimia succiniciproducens eingesetzt. Noch vorhandene Glucose wird

anschlieBend durch Kristallisation entfernt. Bernsteinsaure wird in einem letzten Schritt durch eine
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Verdampfungskristallisation gewonnen. Mit diesem Verfahren kann Bernsteinsaure mit 71,3 %

Ausbeute und einer Reinheit von 99,8 % isoliert werden (Huh et al. 2006).

Tabelle 3-4: Vorgeschlagene Reaktivextraktionssysteme fiir Bernsteinsaure aus Fermentationstiberstand

Quelle Amin Lésungsmittel ~ Ausbeute  Reinheit  Bedingungen

Fermentationslésung von

Song et al. . . ) 0 0 Mannheimia
2007 Trioctylamin 1-Octanol 67,0 % 99,6 % succiniciproducens
MBEL55E und LPK7

Huh et al. Fermentationslosung von

2006 Trioctylamin 1-Octanol 71,3 % 99,8 % Mannheimia
succiniciproducens
"Kiinstliche"

Junetal Trioctylamin 1-Octanol . N Bernsteinsaureldsung mit

2007a Bernsteinsaure, Pyruvat und
Salzen

* keine genauen Werte genannt, nur Prinzipien und Tendenzen dargestellt

In nahezu allen Untersuchungen wurde dabei Trioctylamin in Kombination mit 1-Octanol als am besten
geeignetes Reaktivextraktionssystem flr die Extraktion von Bernsteinséure aus einer wassrigen Losung
oder Fermentationstiberstand erachtet. Neben der Wahl des passenden Reaktivextraktionssystems fiir
die Extraktion von Bernsteinsaure spielen jedoch viele weitere Faktoren eine grofle Rolle. Dazu

geharen:

= Stdchiometrie, Stabilitat und Bindungscharakter der gebildeten Komplexe
. Koextraktion von Wasser
" Temperatur

n pH

Diese Einflussfaktoren sollen im Folgenden beschrieben und die Auswirkungen dargestellt werden.
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Komplexbildung

Um die reaktiven Stoffibergangsphanomene besser zu verstehen, ist es notwendig die Komplexierung
zwischen Saure und Amin genau zu betrachten. Besonderes Augenmerk wird in der Forschung dabei
auf die Stochiometrie, Stabilitat und den Bindungscharakter gelegt. Einfluss auf die Art der gebildeten
Komplexe hat dabei die Art des Amins, die Art des Losungsmittels und die Art und Saurestarke der
Saure (Tamada et al. 1990a; Tamada und King 1990b+c; Hong und Hong 2005). Die bis heute
gewonnenen Erkenntnisse basieren in erster Linie auf infrarotspektroskopischen Untersuchungen und
der Interpretationen von Massenwirkungsbeziehungen. Dabei konnte festgestellt werden, dass eine
Komplexbildung zwischen Amin und Bernsteinsaure sowohl Uber lonenpaarbindung als auch Uber

Wasserstoffbriicken maglich ist (siehe Abbildung 3-20).

0 0 0
R1—< RL{ R’

_____ 6- &+

0-—HNR, OH——NR 0F—H"NR |

I lla 11)

Abbildung 3-20:  Bindungscharakter von Saure-Amin-Komplexen von Carbonsauren und einem tertidren Amin
(NR3). R" ist im Fall von Bernsteinséure -(CH2),-COOH. I: Carboxylbindungsform, lla-lb:
Gleichgewichtsformen der Carbonylbindung

Bei der lonenpaarbindung ensteht eine delokalisierte Doppelbindung in der Carboxylregion (I) der
Saure. Diese Art der Bindung wird fUr starke Sauren bevorzugt. Eine weitere Moglichkeit stellt die
Entstehung einer Doppelbindung in der Carbonylregion an einem der beiden Sauerstoffe dar. Bei der
Carbonylform der Bindung lassen sich wiederum zwei Gleichgewichtsformen unterscheiden: ein tber
Wasserstoffbriicken (Ila) und ein Uber lonenpaarbindung (IIb) gebildeter Komplex. Die Carbonylformen
sind bei schwachen Séauren bevorzugt (Barrow 1956; Gusakova et al. 1970; Tamada und King 1990b).
Da Bernsteinsaure eine relativ schwache Saure ist, kann dementsprechend von einer der beiden

Carbonylbindungsformen ausgegangen werden.

Auch fur die Stochiometrie der gebildeten Bernsteinsaure-Amin-Komplexe sind verschiedene
Konfigurationen moglich. Diese werden im Folgenden naher erlautert. Die Schreibweise folgt dabei der

(p,q) -Notation. Dabei gibt p die Anzahl der Sduremolekiile und q die Anzahl der Aminmolekdile an.

1,1- und 2,2-Komplexe
1,1-Komplexe werden bevorzugt bei niedrigen Séurekonzentrationen gebildet. In Abbildung 3-21 ist der

Séaure-Amin-Komplex (lll) von Bernsteinsaure und einem tertidren Amin dargestellt. Dicarbonséuren,
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wie Bernsteinsaure, konnen jedoch auch intramolekulare Wasserstoffbriickenbindungen ausbilden. Statt

der offenen Form ist somit auch eine stabilisierte Form (IV) des 1,1-Komplexes mdglich.

Abbildung 3-21:  1,1-Komplex aus Bernsteinsdure mit einem tertidren aliphatischen Amin (NR3). Ill ist die
offene Form, IV die durch intramolekulare Wasserstoffbriickenbindungen stabilisierte Form
des 1,1-Komplexes.

Des Weiteren konnen 1,1-Komplexe durch die Ausbildung von Wasserstofforiicken mit protischen
Losungsmitteln (Protonendonatoren), wie Chloroform oder Alkoholen stabilisiert werden, wie in
Abbildung 3-22 zu sehen ist.

0----HCCl,
R—({ -

\
\

OH----NR

\%

Abbildung 3-22:  Stabilisierung der 1,1-Komplex aus Carbonsauren mit einem tertidren aliphatischen Amin
(NRs) durch protische Lésungsmittel (hier gezeigt fiir Chloroform HCCls). R" ist im Fall von
Bernsteinsaure -(CH,),-COOH.

Bernsteinsaure bildet haufig 1,1-Komplexe bei der Extraktion mit Reaktivextraktionssystemen, die
Lésungsmittel wie Methylisobutylketon (MIBK) oder Chloroform enthalten. 2,2-Komplexe (siehe
Abbildung 3-23), bei denen zwei 1,1-Komplexe lber Wasserstofforlicken assoziieren, werden von

Bernsteinsauremolekilen nur sehr selten gebildet (Hong und Hong 2005).

.
H NR

O\\ 3
f\f "\ 00
RNH' 0

Vi

Abbildung 3-23:  2,2-Komplex aus Bernsteinsaure mit einem tertiaren aliphatischen Amin (NR;)
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2,1- und 3,1-Komplexe

Bindet mehr als ein Bernsteinsauremolekiil pro Amin so spricht man von Uberladung (,Overloading®).
2,1-Komplexe (VII) entstehen indem zuerst ein Sauremolekil und ein Aminmolekil Uber
lonenpaarbindung einen Komplex eingehen. Die Anlagerung der zweiten Séure erfolgt (ber eine
Wasserstoffbriickenbindung des Carboxylatprotons des zweiten Sauremolekiils mit der Carboxylgruppe
des ersten Sauremolekiils im Komplex. Bei 3,1-Komplexen (V) lagern sich zwei weiter Sauremolekiile

nach diesem Prinzip an, wie in Abbildung 3-24 dargestellt ist.

o 0
R! 0 o
H
)J\1 { ~0 \|-|
Q- H—20 R OH
o o
o M
OH - NR4 ~o B
VII VIII

Abbildung 3-24:  2,1- (VII) und 3,1- (VIIl) Komplexe aus Bernsteinséure mit einem tertidren aliphatischen
Amin. R'istim Fall von Bernsteinsaure -(CH,).-COOH.

In protischen Losungsmitteln konkurrieren die Losungsmittelmolekile mit dem zweiten bzw. den
weiteren Sauremolekilen um die Ausbildung einer Wasserstoffbriicke. Losungsmittel, die zu einer guten
Solvatisierung des Saure-Amin-Komplexes fuhren, verhindern somit die Ausbildung grofRerer Komplexe.
Die Bildung von 2,1- und 3,1-Komplexen findet deshalb bevorzugt in aprotischen Losungsmitteln statt,

die eine geringere Solvatisierungsfahigkeit besitzen (Tamada und King 1990b).

Aggregate

Der Einsatz von unpolaren Losungsmitteln, die Bernsteinsaure-Amin-Komplexe nicht optimal
solvatisieren, kann dazu flhren, dass Komplexe uber Wasserstofforiickenbindungen miteinander
wechselwirken und so immer groRere Komplexe bilden. Diese Komplexe haben auf Grund ihrer
Polaritat jedoch das Bestreben sich vom wenig polaren oder unpolaren Losungsmittel abzuschirmen. In
extremen Fallen kommt es zur Ausbildung einer dritten Phase, Koazervaten oder Prazipitaten.
Untersuchungen der organischen Phase ergaben, dass die extrahierte Saure in groer Menge in dieser
dritten Phase und nicht in der eigentlichen Extraktphase vorliegt. Des Weiteren konnte beobachtet
werden, dass Komplexe aus Aminen und Dicarbonsauren starker zur Aggregatbildung neigen als
Komplexe mit Monocarbonsauren. Grund hierfir sind die Carboxylgruppen von Dicarbonsauren, die als

Verbindung zwischen Aminen und anderen Sauremolekulen wirken.
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Die Tendenz zur Aggregatbildung nimmt jedoch auch in polaren Losungsmitteln mit zunehmender
Aminmenge zu, da Amine selbst nur schlechte Solvatiserungsmedien flir die entstehenden Komplexe
sind (Tamada et al. 1990a; Tamada und King 1990b).

1,2-Komplexe

Prinzipiell neigen primare und sekundare Amine starker zur Ausbildung von 1,2-Komplexen als tertiare
Amine (Gusakova et al. 1986). Dabei sind an einem Dicarbonsauremolekill zwei Amine gebunden.
Bernsteinsaure bildet keine 1,2-Komplexe, da es, wie bereits in Abbildung 3-21 (1V) gezeigt, durch die
intramolekularen Wasserstoffbriickenbindungen im MolekUl nicht zu einer Anlagerung von weiteren

Aminen kommen kann (Hong und Hong 2004).

Koextraktion von Wasser

Die Koextraktion von Wasser ist abhéngig vom eingesetzten Losungsmittel und nimmt mit steigender

Polaritat des Losungsmittels in folgender Reihenfolge zu (Tamada und King 1990c):
1-Octanol > MIBK > Nitrobenzol > Methylenchlorid > Chloroform > Heptan

Versuche mit Tripropylamin in 1-Octanol oder 1-Hexanol (Aminkonzentration 1,0 mol kg-') zeigten, dass
zwischen 1,5 - 3,0 mol kg-' Wasser pro 0,1 mol kg! extrahierter Bernsteinséure koextrahiert werden
(Hong et al. 2002). Aber auch die Art der extrahierten Saure hat einen Einfluss auf die Menge an
mitextrahiertem Wasser. Monocarbonsauren nehmen weniger Wasser mit in die organische Phase als
Dicarbonsauren. Grund hierflr ist die Assoziation von Wasser mit den Carboxylgruppen der Sauren. Je
mehr Carboxylgruppen in einem Sauremolekil vorhanden sind, desto mehr Wasser wird
dementsprechend mitextrahiert. Zudem sinkt die Extraktion von Wasser bei niedrigeren Temperaturen.
Auch der pH der wassrigen Losung spielt eine Rolle bei der Menge an mitextrahiertem Wasser.
Insgesamt hat die Menge an koextrahiertem Wasser jedoch keinen groRen Einfluss auf den
Gesamtprozess, da sie im Vergleich zum Volumen der zur Ruckextraktion bendtigten wassrigen Losung

relativ gering ist (Tamada und King 1990c).

Temperatur

Die Komplexbildungsreaktionen von Aminen und Carbonsauren sind in der Regel exotherm. Wird die
Temperatur bei der Extraktion erhoht steigt die Entropie, d.h. die Unordnung im System an. Dies fuhrt

dazu, dass weniger Saure extrahiert werden kann (Baniel et al. 1981; Wennersten 1983).
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pH

Auch der pH hat einen Einfluss auf die Reaktivextraktion von organischen Sauren. Uber den pH in der
wassrigen Phase kann die Selektivitat der Extraktion beeinflusst werden. Nebenprodukte, wie andere
Sauren, konnen zum Beispiel bei einem bestimmten pH auf Grund ihrer unterschiedlichen
Dissoziationskonstanten (pKs) in Losung gehalten werden, wahrend das Zielmolekil extrahiert wird
(Song et al. 2005; Huh et al. 2006). Wie soeben erwahnt, beeinflusst der pH zudem die Menge an

koextrahiertem Wasser.

3.5.5 Flissig-Fliissig-Zentrifugalextraktion

Fur den Stoffaustausch zwischen zwei fllissigen Phasen gibt es verschiedene apparative Méglichkeiten.
Man unterscheidet sie nach einstufiger oder mehrstufiger Betriebsweise in Mischer-Abscheider,
Zentrifugalextraktoren und Kolonnen, die mit oder ohne Energieeintrag betrieben werden kénnen. Der
Energieeintrag kann durch  Schwerkraft (Kolonnen ohne Energiezufuhr), Zentrifugalkraft
(Zentrifugalextraktoren), Pulsation (pulsierende Kolonnen) und Riihren (Mischer-Abscheider, gerihrte
Kolonnen) erfolgen. Unabhéngig vom jeweiligen Apparat ist jedoch die Mischung der Phasen. In allen
Féallen muss eine der Phasen zu Tropfen dispergiert werden, wahrend die zweite Phase kontinuierlich
bleibt (Lohrengel 2007). Flissig-Flissig-Stoffaustauschapparate mussen viele Anforderungen erfiillen.
Hierzu gehoren eine schnelle Tropfenbildung mit einer einheitlichen Tropfengrofle und Verteilung in der
kontinuierlichen Phase. Tropfenkoaleszenz sowie Rickvermischung missen vermieden werden. Des
Weiteren muss ausreichend Zeit fir den Phasenkontakt bestehen, ein guter Stoffaustausch durch eine
grole volumenbezogene Phasengrenzflache erzielt werden und die Phasentrennung optimal
funktionieren (Brandt et al. 1978).

Gerade bei der Trennung von Flussigkeiten mit nur geringen Dichteunterschieden oder dem Einsatz von
Kulturbrihen, die zur Ausbildung stabiler Emulsionen neigen, kommen haufig Zentrifugalextraktoren
zum Einsatz. Weitere Vorteile von Zentrifugalextraktoren gegeniber anderen Stoffaustauschapparaten
sind (Gebauer et al. 1982; Riiffer 2004a):

= grolRe Phasenkontakiflache und gute Stoffibertragung durch starke Durchmischung der Phasen

= kurze Kontakt- und Verweilzeit (wichtig fur empfindliche Stoffe)

= Trennung der Phasen durch Zentrifugalkraft = auch Phasen mit geringen Dichteunterschieden
gut trennbar = hohere Anzahl an einsetzbaren Losungsmitteln

= flexible Phasenverhaltnisse (Baier 1999)

= hoher Durchsatz (Schigerl 1994)

= geringer Raumbedarf
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Nachteile von Zentrifugalextraktoren sind (Schugerl 1994):

= hohe Investitionskosten und hohe variable Kosten

= hohe Drlcke, die die Extraktion beeinflussen kdnnen

. Emulsionsbildung durch Kontakt von Losungsmittel mit eventuell vorhandene Proteinen (Yang
und Cussler 2000)

. Flutung und unzureichende Phasentrennung bei extrem unterschiedlichen Volumenstromen der
Phasen (Lo et al. 1983)

Auf Grund der vielen Vorteile werden Zentrifugalextraktoren immer mehr in der pharmazeutischen
Industrie, bei der Farbstofferzeugung, in der Lebensmitteltechnik und in der Kerntechnik eingesetzt
(Gebauer et al. 1982).

Zentrifugalextraktoren konnen weiter unterteilt werden (Abbildung 3-25) in Mischer-Abscheider-Systeme
und Differentialkontaktoren.

Zentrifugalextraktoren

I
v v

Differentialkontaktor Mischer-Abscheider

Misch- und Trenneinheit
separat (einstufig)

y
Axiale Phasenfiihrung

\ 4
Mehrere Misch- und
Trennstufen in einer Einheit

A 4
Radiale Phasenftihrung

Abbildung 3-25:  Einteilung von Zentrifugalextraktoren nach Gebauer et al. 1982

Mischer-Abscheider-Systeme besitzen getrennte Einheiten flr die Durchmischung und Trennung der
Phasen. Die Einheiten flr Misch- und Trennstufe liegen entweder in einem Apparat zusammen oder
sind auf zwei Einheiten aufgeteilt. Haufig werden solche Mischer-Abscheider-Systeme als Kaskaden flr
mehrstufige Extraktionen eingesetzt. Die Phasen werden hier nach jeder Stufe vollstandig voneinander
getrennt.

Daneben gibt es Differentialkontaktoren (Phasenfihrung axial oder radial zur Rotationsachse) die keine
diskreten Stufen aufweisen, sondern mehrere Stufen in einer Einheit vereinen. Die Starke der

Durchmischung und die Trennung der Phasen wird hier durch Einbauten und die Hydrodynamik
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bestimmt (Gebauer et al. 1982). Zu den Differentialkontaktoren gehoren der Alfa-Laval-Extraktor, der
axial und radial durchstromt wird, sowie der Podbielniak-Extraktor bei dem die Flissigkeit kontinuierlich
durch eine horizontal gelagerte, rotierende Trommel stromt. Der Westfalia-Extraktor, der Robatel-
Extraktor und der ANL-Extraktor sowie dessen Weiterentwicklung, der CINC-Extraktor, sind Mischer-
Abscheider im Gleichstrom die Misch- und Trennstufe in einer Einheit vereinen. Ein mehrstufiger Betrieb
im Gleich- oder Gegenstrom ist durch mehrere hintereinandergeschaltete Einheiten realisierbar
(Schigerl 1994). Die Auswahl des richtigen Zentrifugalextraktors ist abhangig von den verwendeten
Flussigkeiten, der Extraktionsrate und dem gewlnschten Durchsatz (Verrall 1992). Die Bestimmung von
Ruckvermischungsphdnomenen und Stoffaustauschvorgangen in Zentrifugalextraktoren ist schwierig,
weshalb ein quantitativer Vergleich der Wirkungsgrade oder Trennleistungen verschiedener Apparate
nicht moglich ist (Gebauer et al. 1982). In Tabelle 3-5 sind die wichtigsten Zentrifugalextraktoren mit

ihren Eigenschaften nochmals zusammengefasst.
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Tabelle 3-5: Eigenschaften von Zentrifugalextraktoren (Hafez 1983; Schigerl 1994; Vauck und Miiller 1994;
Gebauer et al. 1982; Riiffer 2004a+b)

Extraktor Volumen, m?* Durchsatz, m3 h-1 Eigenschaften

Alfa-l'.aval
n - hoher Durchsatz
- kurze Verweilzeit
0,02-0,07 5-20 - geeignet zur Trennung von
Flussigkeiten mit Neigung
zur Emulsionsbildung

aus (Hafez 1983)

Podbielniak

KV\

- hoher Durchsatz
0,8-1,0 4-200 - kurze Verweilzeit
- komplizierter Aufbau

aus (Hafez 1983)

Westfalia

Ak

- hoher Durchsatz
- kurze Verweilzeit

0,003 - 0,12 1,25-120 - geeignet zur Trennung von
- Flussigkeiten mit geringen
N Dichtedifferenzen
| |
aus (Verall 1992)
Robatel
0,22 50 - einfacher Aufbau
aus (uer /. 1982)
ANL/CINC
- geringes Volumen

- einfacher Aufbau

- hohe Stufeneffizienz

- geeignet zur Trennung von
Flussigkeiten mit leicht
auflosbaren Emulsionen

0,00014-0,2 0,003-0,76

" 1
aus (www.cinc.de)

In der Biotechnologie finden vor allem der Podbielniak-Extraktor, der Alfa-Laval-Extraktor, der Westfalia-
Extraktor und der CINC-Zentrifugalextraktor Anwendung. Fur die Reaktivextraktion von Penicillin ist von
Likidis und Schiigerl ein Verfahren mit einem Westfalia-Extraktor beschrieben (Likidis und Schigerl
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1987). In einer Dissertation von Ruffer wurde die Extraktion von L-Phenylalanin mit D.EHPA in Kerosin
in einem CINC-Zentrifugalextraktor gezeigt (Ruffer 2004a).

Fur die Prozessentwicklung im Labor wird in der Regel aus praktischen Griinden bei ausreichend hohen
Verteilungskoeffizienten nur eine theoretische Stufe verwendet. Die Effizienz einer Stufe ist dabei in
einstufigen Extraktoren, wie dem CINC-Zentrifugalextraktor, hdher als in Extraktoren mit mehreren
theoretischen Stufen (Hafez 1983). Die Funktionsweise des in dieser Arbeit verwendeten
Zentrifugalextraktor der Firma CINC (Coster Industries Nevada Corp.) ist in Abbildung 3-26 dargestellt.
Das Gerat besteht aus einem beweglichen Rotor, der in einem feststehenden Gehause gelagert ist.
Organische Phase (leichte Phase), bestehend aus einem Gemisch aus Lésungsmittel und Amin, und
wassrigen Bernsteinsaurelésung (schwere Phase) werden kontinuierlich tangential Uber die dafir

vorgesehenen Einlasse zusammengefuhrt.

Wehrscheibe Motorantrieb

schwere Phase Q

(fest)

Ablauf schwere Phase

Ablauf leichte Ph
autieichie Fhase _ —— Wehrscheibe leichte Phase
(variabel)
Einlass leichte Phase Einlass schwere Phase
Rotor «+—— Mischzone
«— feststehendes Gehause

Abbildung 3-26:  Schematischer Aufbau und Funktion eines CINC-Zentrifugalextraktors

Die beiden Phasen werden im schmalen Spalt zwischen der feststehenden Wand des Gehauses und
dem sich drehenden Rotor dispergiert. Durch die kontinuierliche Zufuhr der Phasen bewegt sich das
Gemisch weiter Richtung Gehauseboden. Auf dem Gehauseboden sind radiale Stege befestigt, die die
Rotation der Flussigkeit vermindern und die Flussigkeit in die Mitte zur Rotationsachse leiten. Dort
werden die Fliissigkeiten durch eine Offnung in den Rotorinnenraum geleitet. Der Rotor ist in vier
gleiche Kammern vertikal unterteilt und versetzt dadurch die Flissigkeiten mit gleicher
Drehgeschwindigkeit in Rotation. Durch nachlaufende Flissigkeit wandern die Flussigkeiten im
Rotorinneren nach oben Richtung Wehrscheibe. Die Rotation des Rotors erzeugt dabei eine

Zentripetalkraft, die zur Trennung der Phasen auf Grund der Dichteunterschiede im Rotorinneren fihrt.
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Die schwere Phase (hier: wassrige Phase) wird an der Innenseite der Rotorwand Uber ein
feststehendes Wehr ausgetragen. Die leichte Phase (hier: organische Phase) baut sich auf der
schweren Phase auf und wird (ber eine variable Wehrscheibe (Lochscheiben mit unterschiedlichem
Lochdurchmesser) in Nahe der Rotationsachse ausgeleitet. Die GroRe der Wehrscheibe zum Auslass
der leichten Phase wird dabei so an die Dichten der eingesetzten Flissigkeiten angepasst, dass die
Dispersionszone (Mischphase) zwischen den Abflusswehren liegt. Setzt die Verunreinigung der Phasen
ein, ist der maximale Durchsatz des Extraktors erreicht (Leonard et al. 1980).

Entscheidend fir eine vollstandige Phasentrennung und einen optimalen Stofflibergang sind die
Rotationsgeschwindigkeit, die Scherkrafte und die Durchsatzmenge. Die Wirkung des Zentrifugal-

extraktors wird dabei Uber die Zentrifugalkennzahl Z beschrieben (siehe Gleichung 3-22).

r v
Z= (3-22)
g
r = Abstand zum Mittelpunkt des Rotors (Radius), m
(73 = Winkelgeschwindigkeit, m s
g = Erdbeschleunigung, m s2

Mit dem hier eingesetzte CINC-Zentrifugalextraktor sind Uber die Rotationsgeschwindigkeit

Zentrifugalbeschleunigungen bis etwa 1000 g zu erreichen (Meikrantz et al. 2001).

Die Stromungsverhaltnisse im CINC-Zentrifugalextraktor lassen sich grob in drei unterschiedliche
Bereiche einteilen: dem ringformigen Spalt zwischen Gehause und Rotorwand, die Zone auferhalb des
Rotors und die Zone im Rotor (Ruffer 2004a).

Im ringformigen Spalt herrscht eine Taylor-Couette-Stromung. Diese ist durch konzentrische Stromlinien
charakterisiert (Newton 1687) und wird zur Charakterisierung der Viskositat verwendet. Die Phasen
werden durch die Rotation des inneren Rotors und den feststehenden aufleren Zylinder emulgiert, was
in einer groen Stofftransferflache resultiert. Da sich die Flussigkeiten durch die standige Zufuhr axial
bewegen ist ein kontinuierlicher Kontakt zwischen den Flissigkeiten gewahrleistet. Werden die
Flussigkeiten Uber peristaltsiche Pumpen in den Reaktor geflihrt, kommt es zu leichten
Druckschwankungen im System, die zu Riickvermischungen flihren konnen.

Im Bereich unter dem Rotor ist auf Grund der Stege auf der Bodenplatte und der Rotation von einer
turbulenten Stromung auszugehen (Rffer 2004a).

Im Rotorinneren ist weiterhin Phasenkontakt vorhanden. Gleichzeitig setzt die Auftrennung der Phasen
im Zentrifugalfeld ein. Die Abtrenngeschwindigkeit der Flussigkeiten im Zentrifugalfeld kann in erster
Naherung durch das Stokes'sche Gesetz berechnet werden, wenn von einer kugelformigen dispersen
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Phase, einer Newtonschen kontinuierlichen Phase, einer laminaren Stromung und einem ungehinderten

Absetzen der dispersen Phase ausgegangen wird (siehe Gleichung 3-23).

d*(po, -

V, = M [t e’ (3-23)
187

V, = Absetzgeschwindigkeit, m s

d = Tropfendurchmesser, m

P = Dichte der schweren Phase, kg m-

P = Dichte der leichten Phase, kg m2

n = Dynamische Viskositat der kontinuierlichen Phase, kg m! s

Die Trennung der Phasen ist somit schneller je groRer die Tropfen, die Drehgeschwindigkeit des Rotors,
die Dichteunterschiede und je Kkleiner die Viskositat der kontinuierlichen Phase ist. Im
Zentrifugalextraktor sind diese Voraussetzungen jedoch nicht eindeutig gegeben. Es ftreten
Tropfenschwarme auf und die Reaktion beeinflusst die Hydrodynamik (Riffer 2004a). Dennoch dient
die Gleichung zur Veranschaulichung der Einflussfaktoren auf die Koaleszenz und den Stofftransfer
(Weatherley 1994). Die Phasentrennung kann durch eine Erhéhung der Verweilzeit oder eine
Drehzahlerh6hung verbessert werden. Fir eine langere Verweilzeit kdnnen entweder geringere
Volumenstrome oder eine groliere Zentrifuge eingesetzt werden. Eine Drehzahlerhdhung flhrt zu einer
Erhéhung der Zentrifugalbeschleunigung, wodurch kleinere Tropfen abgetrennt werden kdnnen
(Meikrantz et al. 2001).

Zu einer Emulsionsbildung kann es bei zu geringen Dichtedifferenzen oder zu hohen Unterscheiden in
der Viskositat der eingesetzten Flussigkeiten kommen. Proteine, Fette und Polysaccharide beeinflussen
zudem die Grenzflache und setzten die Oberflachenspannung herab (Weatherley 1994). Je stabiler die
entstehende Emulsion, desto grofer ist dabei die Mischphase im Zentrifugalextraktor (Ruffer 2004a).

Im CINC-Zentrifugalextraktor ist bei gleichen Volumenstromen die organische Phase dispers und die
wassrige Phase kontinuierlich. Insgesamt ist die Beschreibung des Stofftransfers in Zentrifugal-
extraktoren jedoch schwierig, da hierfur die GroRe und Verteilung der Tropfen betrachtet werden muss.
Das Verhalten und die Mobilitat der Tropfen im Extraktor ist jedoch bisher noch nicht eindeutig
beschrieben. Hinzu kommt, dass sich die Konzentrationsunterschiede zwischen den Phasen innerhalb
des Zentrifugalextraktors ber die Lange der Mischungsstrecke andern. Auch ist das
Flussigkeitsvolumen in den einzelnen Bereichen des Extraktors nicht genau bestimmbar. Der Fiillstand
im Spalt und das Luftpolster an der Rotorachse sind vom Volumenstrom abhangig. Das
Phasenverhaltnis im Extraktor ist wiederum abhangig von der eingesetzten variablen Wehrscheibe.
Eine Berechnung der tatsachlichen Stoffaustauschvorgéange im Zentrifugalextraktor ist auf Grund der

komplexen Zusammenhénge bislang nicht méglich (Ctillinger und Blass 1985; Boychyn et al. 2001).
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3.5.6 Riickextraktion

Fur einen kompletten Aufarbeitungsprozess muss Bernsteinsaure nach der Extraktion von der
organischen Phase in eine neue wassrige Phase Uberfuhrt werden. Um eine Kreislauffuhrung der
eingesetzten Hilfsstoffe zu realisieren muss dabei gleichzeitig eine Regeneration der organischen
Extraktphase (Losungsmittel und Amin) erfolgen. Dies ist fur die Umweltfreundlichkeit und die
Rentabilitat des Gesamtprozesses von entscheidender Bedeutung. Verfahren, die hierfur zur Verfigung
stehen sind Rektifikation, Kristallisation, Membrantrennverfahren und Riickextraktion (Lohrengel 2007).
Vor allem Ruckextraktionsverfahren werden haufig fir die Aufarbeitung von organischen Sauren
vorgeschlagen (Tung und King 1994b, Hong et al. 2001). Die Ubertragung der Saure aus der
organischen in eine wassrige Phase kann dabei ber verschiedene Methoden erzielt werden (Keshav
und Wasewar 2010):

= Anderung der Temperatur
= Anderung des pH
= LOsungsmittelwechsel

. Einsatz von Trimethylamin

Alle Methoden bendtigen im Anschluss einen Verdampfungsschritt zur Entfernung des Wassers, um
kristalline Bernsteinsaure zu gewinnen (Poole und King 1991).

Temperaturdnderung

Bei Prozessen, die eine Temperaturanderung fur die Ruckextraktion der Sdure und die Regeneration
der Extraktphase -einsetzten, findet die zuvor durchgefihrte Reaktivextraktion bei niedrigen
Temperaturen statt. Die Ruckextraktion erfolgt anschliefend mit einer frischen wassrigen Phase mit
deutlich hoheren Temperaturen. Die Regenerierung hangt dabei direkt vom Temperaturunterschied ab.
Baniel gibt zum Beispiel eine Temperaturdifferenz von mindestens 20°C zwischen dem ersten
Extraktionsschritt und der anschlieBenden Riickextraktion fir die Aufarbeitung von Zitronensaure an
(Baniel 1981). Die Temperaturerhohung flihrt dabei zu einer Erhéhung der Entropie in der organischen
Phase. Dadurch sinkt die Extraktionsleistung des Reaktivextraktionssystems und Sauremolekile gehen
in die neue wassrige Phase uber (Hong et al. 2001). Die Konzentration der S&ure in der zweiten
wassrigen Phase kann dabei hoher sein als in der wassrigen Losung vor der Reaktivextraktion, was

einer Aufkonzentrierung gleichkommt
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Anderung des pH

Durch eine Anderung des pH kann ebenfalls eine Regeneration des organischen Extraktionsmittels
erzielt werden. Es ist sowohl der Einsatz von starken Basen (NaOH) als auch starken Sauren (HCI)
moglich. Bei der Ruckextraktion mit NaOH wird die mit Saure beladene organische Phase mit einer
wassrigen stark basischen NaOH-Losung in Kontakt gebracht (Yabannawar und Wang 1991a).
Saureanionen gehen auf Grund des hohen pH in die wassrige Phase Uber. Zurlck bleibt die
abgereicherte organische Phase, die flr neue Reaktivextraktionen zur Verfugung steht. Fur
Propionséaure lassen sich mit dieser Methode bis zu 100 % der Saure rlckextrahieren (Keshav und
Wasewar 2010). Auch die Riickextraktion mit HCI wurde bereits von Yabannawar und Wang untersucht.
Da HCI eine starkere Saure ist als die zu gewinnenden organischen Sauren, kann es die Sauren im
Amin-Saure-Komplex ersetzten. Organische Saure wird frei und 16st sich in der wassrigen Phase. HCI
kann anschlieBend durch Destillation wieder aus der organischen Phase entfernt werden, sodass diese

fur eine neue Extraktion eingesetzt werden kann (Yabannawar und Wang 1991b).

Losungsmittelwechsel

Die Reaktivextraktion und die Rlckextraktion der organischen Saure basiert bei dieser Methode auf
einem Wechsel der Verteilungsgleichgewichte zwischen den eingesetzten wéssrigen und organischen
Phasen. Die Zusammensetzung der organischen Phase wird nach der Reaktivextraktion durch Zugabe
eines zusatzlichen Losungsmittels so verandert, dass das Gleichgewicht mehr auf die Seite einer
zweiten rein wassrigen Phase verschoben wird. Die Séaure verteilt sich dabei zwischen beiden Phasen,
sodass der Grolteil in der wassrigen Phase vorliegt und die organische Phase nahezu frei von Séure ist
(Tamada 1989). Diese Methode kann auch in Kombination mit einer Temperaturanderung eingesetzt
werden, wodurch deutlich mehr Séure extrahiert werden kann als dies durch eine Anderung der
Losungsmittelzusammensetzung allein moglich ware (King 1992). Han und Hong zeigten diese
Synergie bereits fur die Aufarbeitung von Milchsaure und konnten dabei nahezu pure Saure gewinnen
(Han und Hong 1998; Han und Hong 2000). Die unterschiedlichen Losungsmittel konnen anschlieRend
durch Destillation voneinander getrennt und fir mehrfache Extraktionen eingesetzt werden, wahrend
Bernsteinsaure kristallisiert.

Einsatz von Trimethylamin

Ein besonders elegantes Verfahren zur Riickextraktion der organischen Saure ist die Verwendung einer
wassrigen Losung von Trimethylamin. Trimethylamin kann dabei mit dem Amin-Saure-Komplex

wechselwirken und die Bernsteinsaure als Ammoniumsalz in die wassrige Phase uberfiihren. Ein
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Prozess bestehend aus Reaktiv- und Ruckextraktion mit Trimethylamin ist in Abbildung 3-27

schematisch dargestellt.

Wassrige Phase | Organische Phase Wassrige Phase Il

o

TMA-B

TMA

xS

Abbildung 3-27:  Schematische Darstellung eines Prozesses bestehend aus Reaktivextraktion von
Bernsteinsaure (B) mit Aminen (A) und Riickextraktion mit Trimethylamin (TMA). Bei der
Reaktivextraktion entsteht ein Amin-Bernsteinséure-Komplex (A-B) - bei der Riickextraktion
das Trimethylammoniumsalz der Bernsteinsaure (TMA-B).

Im Vergleich zu primaren und sekundaren Aminen ftritt bei Trimethylamin in Gegenwart von
Carbonsauren bei hoheren Temperaturen keine Amidbildung auf (Mitchell und Reid 1931; Poole und
King 1991; Streitwieser und Heathcock 1976), wodurch eine einfache thermische Spaltung des
Trimethylammoniumsalzes der Bernsteinsaure durch eine Verdampfungskristallisation nach der
Ruckextraktion moglich ist (Tung und King 1994b). Man erhalt dabei kristalline Bernsteinsaure und eine
kondensierte Trimethylaminlosung. Diese kann im Kreislauf gefihrt und damit mehrfach fir
Ruckextraktionen genutzt werden. Fur Propionsaure, Milchsdure, Fumarsaure und Bernsteinsaure
kénnen mit dieser Methode 100 % Riickextraktionsausbeute erzielt werden (Poole und King 1991;
Keshav und Wasewar 2010). Die Menge an bendtigtem Trimethylamin ist dabei direkt abhangig von der
Anzahl der Carboxylgruppen der jeweiligen organischen Saure. Fir Milchséure wird 1,0 mol pro mol
Séaure bendtigt, wahrend es bei den Dicarbonsauren Fumarséaure und Bernsteinsaure 2,0 mol pro mol
Saure sind. Des Weiteren konnte bei der Rickextraktion beobachtet werden, dass Uberschiissiges
Trimethylamin in die organische Phase Ubergeht. Bei einer Riickextraktion im Gegenstrom wirde eine
grolRe Menge des Trimethylamins in die wassrige Phase verloren gehen und ein zusatzlicher Schritt zur
Entfernung wére notwendig. Deshalb eignen sich fir die Rickextraktion mit Trimethylamin nur

Verfahren im Gleichstrom (Poole und King 1991).
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3.6 Grundlagen der Verdampfungskristallisation

Die Kristallisation wird in vielen Bereichen der Verfahrenstechnik genutzt, entweder zur Reinigung von
Produkten (Umkristallisieren) oder zur Gewinnung von Salzen und anderer kristallinen Endprodukte.
Auch in nahezu allen fir Bernsteinsaure vorgeschlagenen Aufarbeitungsverfahren wird flr die
Feinreinigung der Saure eine Kristallisation oder Verdampfungskristallisation eingesetzt (Kertes und
King 1985; Glassner et al. 1992; Tung und King 1994b).

Unter einer klassischen Kristallisation versteht man dabei die Uberfiihrung eines nicht-kristallinen
Stoffes in seinen kristallinen Zustand. Dies kann durch ein Uberschreiten der Loslichkeitskurve
(Abbildung 3-28) durch Abkihlen oder Eindampfen erreicht werden.

Zweiphasengebiet l
(Kristall + Lésung) /I
Loslichkeitskurve

_/ Einphasengebiet

(Ldsung)

Abbildung 3-28:  Schematisches Temperatur-Loslichkeitsdiagramm (nach Lohrengel 2007). Mit Tk kritische
Temperatur und ck kritische Konzentration bei der die Loslichkeitskurve (berschritten und
Kristalle gebildet werden. Bereich zwischen Léslichkeitskurve und gestrichelter Kurve ist der
Ubersattigungsbereich. Z ist beliebiger Zustandspunkt.

Wird eine Ldsung ausgehend von einem Zustandspunkt Z abgekihlt (Kiihlungskristallisation), wird bei
einer bestimmten vom jeweiligen Stoff abhangigen Temperatur Tk die Ldslichkeitskurve der
Zielkomponente und der Ubersattigungsbereich tiberschritten und eine Kristallbildung findet statt. Wie
bereits in Punkt 3.4 beschrieben, wird bereits seit kurzem ein solches Verfahren zur selektiven
Kuhlungskristallisation als erster Aufarbeitungsschritt flr Bernsteinsaure untersucht (Li et al. 2010).

Bei der Verdampfungskristallisation findet hingegen eine Warmezufuhr statt die zum Verdampfen eines
Teils der Losung fuihrt. Dadurch wird die Konzentration des Zielprodukts mit der Zeit immer hoher, bis
eine Sattigungskonzentration ck erreicht ist und die Saure kristallisiert (Lohrengel 2007). Haufig wird die
Verdampfungskristallisation in Kombination mit Vakuum genutzt. Vorteil ist hier, dass der Siedepunkt
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durch das Vakuum reduziert und so leichter eine Verdampfung hochsiedender Stoffe erreicht werden
kann.

Auch flr Bernsteinsaure wurde die Verdampfungskristallisation nach der Rickextraktion mit
Trimethylamin bereits untersucht. Dabei wird zuerst ein Grofteil des Wassers verdampft. Obwohl
Trimethylamin seinen Siedepunkt bereits bei 2,9°C erreicht, bleibt es auf Grund der Neutralisation durch
die Saure in der wassrigen Losung. Erst bei hohen Temperaturen oder einsetzender Kristallbildung der
Saure erfolgen die Spaltung des Salzes und die Verdampfung des Trimethylamins (Poole und King
1991; Tung und King 1994 b). Poole und King konnten diese Art der Verdampfungskristallisation fiir
Bernsteinsaure mit einer 6-stlindigen Methode und einer Temperaturerhdhung von 60 auf 112°C

zeigen.
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4 Material und Methoden

In diesem Teil der Arbeit werden alle eingesetzten Methoden und Verfahren erlautert. Die
Bestellnummern und Hersteller der einzelnen verwendeten Chemikalien und Gerate sind im Anhang in
den Tabellen 12-1 bis 12-9 aufgelistet.

4.1 Kultivierung der potentiellen Mikroorganismen fiir Bernsteinsaure

41.1 Eingesetzte Mikroorganismen

Fur die Untersuchungen zur Biokompatibilitat der Amine und Losungsmittel wurden Wildtypstamme der
Mikroorganismen Escherichia coli K12 DSM 428 (DSMZ Deutsche Stammhaltung), Saccharomyces
cerevisiae AH22ura3 pFlat1 pFlat2 pFlat3 (Wildtyp mit Histidin-Auxotrophie und Geniticin-Resistenz)
und Corynebacterium glutamicum ATCC 13032 eingesetzt. Die Bereitstellung von Fermentations-

Uberstand fiir Extraktionsversuche erfolgte lediglich durch Kultivierung von Escherichia coli K12.

Zur Stammbhaltung wurden die Mikroorganismen in 100 mL des jeweiligen Mediums mit einer Kolonie
von einer Agarplatte angeimpft und bei 30°C (Saccharomyces cerevisiae, Corynebacterium
glutamicum) oder 37°C (Escherichia coli) im Schuttelinkubator (200 min-') bis zu einer ODgso von 1,0
inkubiert. AnschlieRend wurden die Kulturen mit sterilem Glycerin bis zu einer Endkonzentration von
33 % viv vermischt, in sterile Eppendorf-Reaktionsgefale aliquotiert (je 1 mL) und sofort bei -80°C

eingefroren.

4.1.2 Eingesetzte Medien

Fir die Kultivierung im Schuttelkolben und der Herstellung von Vorkulturen wurden die in Tabelle 4-1
aufgelisteten Medien eingesetzt. Flr Saccharomyces cerevisiae und Escherichia coli wurde ein
Minimalmedium fiir die Kultivierung gewahit. Im Fall von Corynebacterium glutamicum lie} sich mit dem
von Kuruso 1990 beschriebenen Minimalmedium kein Wachstum erzielen. Hier wurde deshalb das
AR-Medium mit einem geringen Anteil an Hefeextrakt und Casaminoséuren fir die Kultivierungen im

Schittelkolben gewahlt.
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Tabelle 4-1: Medien fir die Kultivierung von S. cerevisiae, E. coli und C. glutamicum

Mikroorganismus S. cerevisiae E. coli C. glutamicum
WMB8A-Medium (Lang and synthetisches AR-Medium
Medium Looman 1995) modifiziert Mineralsalzmedium (Kurusu 1990)
von Gebhardt, 2010 (Schafer et al. 1999)

WMB8A-Medium fiir Saccharomyces cerevisiae

Fir das WMB8A-Medium zur Kultivierung von Saccharomyces cerevisiae wurden zuerst die
Komponenten der Salzldsung (Tabelle 4-2) in VE-Wasser geldst, auf ein Endvolumen von 588 mL und
einen pH von 6,0 mit 6 molarer NaOH eingestellt und bei 121°C flir 20 min autoklaviert. AnschlieRend
wurden je 4 mL der steriffiltrierten Stammldsungen der Spurenelemente (Tabelle 4-3) und Vitamine
(Tabelle 4-4) zugegeben. Um geringe pH-Schwankungen auszugleichen wurden zusatzlich 200 mL
einer flnffach konzentrierten und zuvor bei 121°C far 20 min autoklavierten Phosphatlésung
(Tabelle 4-5) zum Medium gegeben. Als letztes erfolgte die Zugabe von 200 mL der funffach
konzentrierten und separat autoklavierten  Glucoselosung (Tabelle 4-6), sodass eine
Substratkonzentration von 50 g L im Medium erreicht wurde. Da es sich bei dem hier eingesetzten
Wildtypstamm der Hefe um einen Stamm mit Auxotrophie handelt, mussten zusatzlich 4 mL einer
Histidin-Stammlosung (Tabelle 4-7) zum Medium gegeben werden. Das Antibiotikum Geniticin (Tabelle
4-8) wurde erst spater direkt zum Medium in den jeweiligen Schuttelkolben mit einer Endkonzentration

von 100 pg mL- pipettiert.

Tabelle 4-2: Zusammensetzung Salzlésung

Komponente Konzentration im Medium, g L
(NH4)2S0q4 3,53

NH4Cl 2,8

NH4H2PO4 0,25

KH2PO4 2,0

MgCl2*6H20 0,25

CaCl2*2H.0 0,1

MgSO4*7H20 0,55

Myo-Inositol 0,075
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Tabelle 4-3: Zusammensetzung Stammldsung (250x) der Spurenelemente

Komponente Konzentration im Medium, mg L' Konzentration in der Stamml6sung, g L

Nax-EDTA 14,89 3,722
ZnS04*7TH20 1,75 0,437
FeSO4*7H20 0,5 0,125
CuS04*5H20 0,1 0,025
MnCl2*4H.0 0,1 0,025
NaaMoO4*2H,0 0,1 0,025

Um die Spurenelemente zu l6sen wurde 8 % Salzsaure zugegeben. Die Stammlosung der Spuren-

elemente wurde anschliefend sterilfiltriert und bei 4°C gelagert.

Tabelle 4-4: Zusammensetzung der Stammldsung (250x) der Vitamine

Komponente Konzentration im Medium, gL'  Konzentration in der Stamml6sung, g L-*
Nicotinsdure 0,001 2,5

Pyridoxin 0,025 6,25

Thiaminchlorid 0,001 2,5

Biotin 0,0025 0,625

Calcium-

panthothenat 0,05 125

Der pH der Stammlésung der Vitamine wurde auf etwa 6,0 mit NaOH eingestellt, damit sich alle

Bestandteile I6sten. AnschlieRend wurde die Losung sterilfiltriert.

Tabelle 4-5: Zusammensetzung des Phosphatpuffers (5x)

Komponente Konzentration im Medium, gL'  Konzentration in der Stamml6sung, g L
KH2PO4 33,11 165,55
KoHPOq4 27,30 136,50

Tabelle 4-6: Zusammensetzung der Glucoseldsung (5x)

Komponente Konzentration im Medium, gL'  Konzentration in der Stammlésung, g L

CeH1206 50 250
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Tabelle 4-7: Zusammensetzung der essentiellen Medienzusétze

Komponente Konzentration im Medium, g L-! Konzentration in der Stammldsung, g L

Histidin 0,04 10

Histidin wurde in VE-Wasser gelost, steriffiltriert und bei 4°C gelagert.

Tabelle 4-8: Zusammensetzung der Antibiotika (500x)

Komponente Konzentration im Medium, mg L'  Konzentration in der Stammlésung, mg L1

Geniticin 0,1 50

Geniticin wurde in VE-Wasser gelost, steriffiltriert und bei 4°C gelagert. Die Zugabe erfolgt direkt in den
Schuttelkolben.

Mineralsalzmedium fiir Escherichia coli

Fur das Mineralsalzmedium zur Kultivierung von Escherichia coli wurden zuerst die Salze (Tabelle 4-9)
in VE-Wasser gelost, auf ein Endvolumen von 876 mL und einen pH von 7,0 mit NaOH eingestellt und
anschliefend bei 121°C flr 20 min autoklaviert. AnschlieBend wurden je 2 mL der sterilfiltrierten
Stammlosungen der Spurenelemente (Tabelle 4-11) und Magnesiumsulfat (Tabelle 4-10) hinzu
pipettiert. Als Kohlenstoffquelle diente zuvor autoklavierte Glucoseldsung. Je nach Art der Kultivierung
(Vorkultur, Schittelkolbenversuch, Satzphase oder Zulaufphase im Bioreaktor) wurden unterschiedliche

Glucosekonzentrationen im Medium eingestellt (siehe Tabelle 4-12).

Tabelle 4-9: Zusammensetzung Salzlésung

Komponente  Konzentration im Medium, g L-!

(NH4)2S04 2,0
NH4Cl 0,2
NaH2PO4:H20 1,5
KH2PO4 3,25

KoHPO4 1,5
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Tabelle 4-10: Zusammensetzung Magnesiumsulfatiésung

Komponente Konzentration im Medium, gL'  Konzentration in der Stammldsung, g L

MgSO4*7H20 0,5 250

Die Magnesiumsulfatidésung wurde vor Zugabe zum Medium steriffiltriert.

Tabelle 4-11: Zusammensetzung Stammldsung (500x) der Spurenelemente

Komponente Konzentration im Medium, mg L-*  Konzentration in der Stamml6sung, g L

CaCl*2H20 10 5,0
ZnS04*7TH20 0,5 0,25
FeSO4*7TH.0 1,83 9,15
CuCl2*2H20 0,25 0,125
MnSO4*H.0 25 1,25
NazMoO4*2H,0 0,5 0,25
CoCl2*6H20 1,75 0,875
H3BO; 0,125 0,0625
AICIz*6H20 2,5 1,25

Um die Spurenelemente zu Iésen wurde 8 % Salzséure zugegeben. Die Stammldsung der Spuren-

elemente wurde anschliefend sterilfiltriert und bei 4°C gelagert.

Tabelle 4-12: Glucosekonzentration im jeweiligen Medium fir die Kultivierung von Escherichia coli

Kultivierungs-

. Art der Kultivierung Konzentration im Medium, g L
gefak
Schilttelkolben vorkultur 6
Biokompatibilitatstest 30
. Satzphase 2
42L-Bioreaktor 1 Zulaufmedium 100

(Techfors)
2.Zulaufmedium 300
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AR-Medium fiir Corynebacterium glutamicum

Fur das AR-Medium zur Kultivierung von Corynebacterium glutamicum wurden ebenfalls zuerst Salze
und Hefeextrakt (Tabelle 4-13) in VE-Wasser geldst, auf eine Endvolumen von 916 mL und einen pH
von 7,5 mit NaOH eingestellt und bei 121°C fir 20 min autoklaviert. Anschlieend wurden 4 mL einer
sterilfiltrierten Stammldsung von Casaminosauren (Tabelle 4-15) und 4 mL der Vitaminlosung (Tabelle
4-14) zum Medium gegeben. Als Substrat diente auch hier eine fiinffach konzentrierte und ebenfalls
zuvor autoklavierte Glucoseldsung (Tabelle 4-16). Es wurden 80 mL zum Medium gegeben, sodass die
Endkonzentration 20 g L betrug.

Tabelle 4-13: Zusammensetzung Salzldsung mit Hefeextrakt

Komponente Konzentration im Medium, g L
(NH4)2S04 7,0

Harnstoff 2,0

MnSO46H20 0,006

FeS0O47H20 0,006

Hefeextrakt 1,0

Tabelle 4-14: Zusammensetzung der Stammldsung (250x) der Vitamine

Komponente  Konzentration im Medium, mg L'  Konzentration in der Stamml6sung, g L-*

Biotin 0,2 0,05
Thiaminchlorid 0,2 0,05

Der pH der Stammlésung der Vitamine wurde auf etwa 6,0 mit NaOH eingestellt, damit sich alle

Bestandteile 16sen. Anschlielend wurde die Lésung steriffiltriert.

Tabelle 4-15: Zusammensetzung Stammlésung Casaminosauren

Komponente Konzentration im Medium, gL'  Konzentration in der Stammlésung, g L-!

Casaminosauren 1,0 250

Die Casaminosaureldésung wurde vor Zugabe zum Medium steriffiltriert.
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Tabelle 4-16: Zusammensetzung der 5fach konzentrierten Glucoseldsung (Kohlenstoffquelle)

Komponente Konzentration im Medium, gL'  Konzentration in der Stammldsung, g L

CsH1206*H20 20 250

4.1.3 Kultivierung im Schiittelkolben

Die Anzucht der Vorkulturen erfolgte in 1000 mL, 500 mL oder 250 mL Schuttelkolben ohne Schikanen
mit einer Fullmenge von je 10 % des Kolbenvolumens. Die Inokulation erfolgte durch Zugabe von 1 mL
der Glycerinkultur. Die Schuttelfrequenz des Schuttelinkubators betrug flr alle Kultivierungen
unabhéngig vom Stamm 200 min-'. Flr Saccharomyces cerevisiae und Corynebacterium glutamicum
wurde die Temperatur auf 30°C und fiir Escherichia coli auf 37°C eingestellt. Die Zellen wurden in etwa

bis zu einer ODggo von 3,0 inkubiert.

4.1.4 Durchfiihrung der Biokompatibilitatsuntersuchungen

Fur die Untersuchungen zur Biokompatibilitat der eingesetzten Amine und Losungsmittel wurde zuerst,
wie in Punkt 4.1.3 beschrieben, eine Vorkultur angesetzt. Die Schuttelkolben fir die
Biokompatibilitatstests hatten ein Kolbenvolumen von 100 mL und wurden mit je 20 mL des jeweiligen
Mediums befillt. Vor der Inokulierung mit Vorkulturen der verschiedenen Stamme, wurden die Amine
und Ldsungsmittel bis zu ihrer Léslichkeitsgrenze + 10 % im Uberschuss ins Medium pipettiert und der
pH falls nétig nochmals im Medium steril korrigiert. Die Loslichkeiten der untersuchten Amine und
Lésungsmittel sind in Tabelle 12-10 im Anhang aufgefiihrt. Die Inokulierung erfolgte mit je 1,0 mL der
Vorkultur auf eine ODggo von etwa 0,1. Die Schittelfrequenz des Schuttelinkubators betrug auch hier fiir
alle Kultivierungen unabhangig vom Stamm 200 min'. Fir Saccharomyces cerevisiae und
Corynebacterium glutamicum wurde die Temperatur auf 30°C und flr Escherichia coli auf 37°C
eingestellt. Es wurde (iber 10-12 Stunden im Abstand von je einer Stunde steril Proben entnommen und
die ODego im Photometer gemessen. Die Wachstumsraten der drei untersuchten Mikroorganismen
wurden anschliellend bei Vorhandensein von Amin oder Losungsmittel nach Gleichung 3-2 berechnet.
Zum Vergleich wurden die Wachstumsraten der Stamme ohne Zugabe von Amin oder Losungsmittel

bestimmt.
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41.5 Gewinnung von Fermentationsiiberstand durch Fermentation im 42L-Bioreaktor

Um Fermentationsuberstand fur die Extraktionsversuche im mL-MaRstab (Schwingmuhle) und
L-Mafstab (Zentrifugalextraktor) bereitzustellen, wurde eine Fermentation mit dem Stamm Escherichia
coli K12 DSM 428 im 42L-Bioreaktor (Techfors, sieche Tabelle 12-4) durchgeflihrt. Hierflr wurden
zunachst funf Schittelkolben mit einem Kolbenvolumen von 1000 mL, wie unter 4.1.3 beschrieben, tber
Nacht fur eine Vorkultur kultiviert.

Zur Vorbereitung des Bioreaktors und seiner Peripherie wurde zunachst die pH-Elektrode mit zwei
Pufferlosungen (pH 7 und pH 4) kalibriert und die Elektrolytidsung der Gelost-Sauertsoff-(pO2)-Sonde
getauscht. Der Reaktor wurde mit allen Sonden und Anschlissen versehen, mit Salzlésung
(Tabelle 4-9) befiillt und flr 20 min bei 121°C autoklaviert. AnschlieRend wurden die restlichen
Medienbestandteile, wie Glucoselosung, Spurenelemente und Magnesiumsulfat, tber Sterilfilter oder
uber sterile Verbindungen zugefihrt und der pH auf 7,0 mit 25 % v/v Ammoniaklésung eingestellt. Das
Startvolumen im Bioreaktor betrug 21,5 L. Die Substratkonzentration im Satzmedium lag anfangs bei
2,0 g L. Nachdem die pO2-Sonde fir mindestens sechs Stunden polarisiert worden war, wurde bei
einer Temperatur von 37°C und einer Rihrerdrehzahl von 400 min-' mit der Kultivierung des E. coli
Wildtyps begonnen. Hierflr wurden 500 mL der Vorkultur Gber sterile Verbindungen in den Reaktor
Uberflhrt, was einer Start-ODggo von etwa 0,1 entspricht. Der pH wurde wéhrend der gesamten
Kultivierung mit 25 % v/v Ammoniaklosung auf 7,0 geregelt. Die Sauerstoffkonzentration wurde mittels
Ruhrerdrehzahl und Begasungsrate uber 40 % gehalten.

Nach Verbrauch des Satzsubstrats Glucose (ldentifizierung durch Anstieg des Gelost-Sauerstoffes)
erfolgte der Beginn des geregelten exponentiellen Zulaufverfahrens (nach Jentzsch et al. 2006),
welches sich in drei Phasen gliederte (siehe Abbildung 4-1).

Satz- 1 1.Zulaufphase 2.Zulaufphase 3.Zulaufphase
phase (7h) (20-24h) (24-28h)
(3-4h)

Biomasse

Prozesszeit

Abbildung 4-1:  Schematische Darstellung der Phasen der Kultivierung von E. coli im 42L-Bioreaktor
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Stellgrofe war wahrend der drei Phasen die zugeflhrten Substratmenge, welche nach Gleichung 3-11
berechnet wurde. Somit konnten in den drei Phasen Wachstumsraten von 0,5 h', 0,1 h-*und 0,2 h-!
realisiert werden. Die Abgabe des Zulaufmediums erfolgt dabei konstant Gber eine sterile Verbindung
mit einer zuvor ausgeliterten Pumpe. Die Wachstumsrate der Zellen betrug in der 1. Zulaufphase mit
100 g L' Glucose als Zulaufmedium 0,5 h-'. Ab einer Biotrockenmasse von etwa 3 g L' (ODsgo 9)
wurde das 2. Zulaufmedium (300 g L' Glucose) eingesetzt. Die Dosierung erfolgte so, dass eine
Wachstumsrate von 0,1 h-' erreicht wurde. Ab einer Biotrockenmasse von 11 g L-' (ODgeo 18) wurde die
Dosierung des 2. Zulaufmediums erhoht, sodass die Wachstumsrate auf 0,2 h' anstieg
(3. Zulaufphase). Mit dieser Zulaufrate wurde bis zu einer ODgeo von etwa 40 bzw. einer
Biotrockenmasse von 23 g L kultiviert. In Tabelle 4-17 sind alle Parameter der drei Zulaufphasen

nochmals zusammengefasst.

Tabelle 4-17: Parameter der drei Zulaufphasen im 42L-Bioreaktor

Parameter 1.Zulaufphase 2.Zulaufphase 3.Zulaufphase
o 0,07 gL 3,6 gL 11 gL

Yy.s 0,459 ¢ 0,459 ¢ 0,459 ¢

V, 221 235L 255L

c? 100 g L 300gL" 300 gL

C, 0glL 0glL 0glL

e 0,5h 0,1 h 0,2 h

Nach der Kultivierung erfolgte die Abtrennung der Zellen durch Zentrifugation in einer Standzentrifuge
bei 4500 min-! (3170 g) fiir 30 min. Der Uberstand wurde in einem groBen Plastikbehlter vereint, mit
1,0 mL L' Kanamycinsulfat und 0,1 mL L' Antimykotikum versetzt und bei 4°C gelagert, um ein
sofortiges neues Bewachsen zu verhindern. Fir die Extraktionsversuche wurde Bernsteinsaure jeweils
zeitnah in gewiinschter Konzentration in den Uberstand eingewogen und geldst. Hierbei kam es zu
einer Fallung der Proteine. Die aggregierten Proteine wurden ebenfalls durch Zentrifugation bei 4500
min-' (3170 g) fiir 30 min abgetrennt. Die Bernsteinsaurekonzentration im Uberstand wurde nochmals
mit einer HPLC-Messung (Flussigkeitschromatographie) Uberprift und gegebenenfalls korrigiert.
Anschliefend wurde der pH mit NaOH oder HCI auf den gewiinschten Wert eingestellt. Ebenfalls mit
HPLC-Messungen wurden die anderen Bestandteile des Uberstands gemessen. Diese waren 0,33 g L
Bernsteinsaure (bei der Gesamtkonzentration beriicksichtigt), 0,114 g L' Essigsaure, 0,5 g L' Formiat

und 0,3 g L' Pyruvat. Nicht detektiert werden konnten Glycerin, Glucose und Ethanol.
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4.2 Analytische Methoden

Fur die Messung der Bernsteinsaurekonzentration in Wasser wurde eine Flissigkeitschromatographie
(HPLC = High Performance Liquid Chromatography) verwendet. Die Detektion der Amine und Losungs-
mittel in der organischen Phase erfolgte mittels Gaschromatographie (GC). Fir die Bestimmung der
Wachstumsraten wurden die optische Dichte (ODeso) und Biotrockenmasse der Stamme bestimmt.

4.21 Flussigkeitschromatographische Analytik

Die Konzentrationsbestimmung von Bernsteinsaure und anderer organischer Sauren erfolgte in einer
HPLC der Firma Agilent unter Verwendung der Trennsaule Aminex HPX-87H (siehe Tabelle 12-2 im
Anhang). Die Quantifizierung in der wassrigen Phase erfolgte durch vorherige Kalibrierung mit
Standards. Da nur die Messung von Bernsteinsaure in der wassrigen Phase moglich war, wurde die
Menge an extrahierter Bernsteinsaure Uber die verbleibende Menge im Raffinat und die
Ausgangsmenge in der wassrigen Phase wie folgt berechnet.

(Cuo Vo) = (€4 Vi)

Corg V.. (4-1)
Corg = Konzentration der Saure in der organischen Phase (Extrakt) nach der Extraktion, g L-*
Cyo = Konzentration der Saure in der wassrigen Phase vor der Extraktion, g L1
Vo  =Volumen der wéssrigen Phase vor der Extraktion, L
C, = Konzentration der Saure in der wéssrigen Phase (Raffinat) nach der Extraktion, g L
VW = Volumen der wassrigen Phase vor der Extraktion, L
Vog = Volumen der organischen Phase nach der Extraktion, L
VvV, = Volumen der wéssrigen Phase vor der Extraktion, L
Die eingestellten Parameter fur die Messungen sind im Folgenden aufgelistet:
Trennsaule: Aminex HPX-87H
Laufmittel: 5 mmol L-! Schwefelsgure in VE-Wasser
Flussrate: 0,6 mL min-!
Ofentemperatur: 95°C
Temperatur RI-Detektor: 95°C
Retentionszeiten im RI: Zitronensaure 7,2 min, a-Ketoglutarsaure 7,5 min, Maleinsaure 7,6 min,

Bernsteinsaure 10,5 min, Milchsaure 11,4 min, Essigsaure 13,3 min
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4.2.2 Gaschromatographische Analytik

Zur Konzentrationsbestimmung von Aminen und Losungsmitteln in der organischen Phase wurde der
Gaschromatograph CP-3800 mit der Trennsaule CP8940 eingesetzt (sieche Tabelle 12-3 im Anhang).
Die Temperatur des Injektors und des Detektors wurde konstant auf 250°C gehalten. Die
Quantifizierung erfolgte durch eine vorherige Kalibrierung mit Standards und einem weiteren internen
Standard (1-Dodecanol fur Reaktivextraktionssystem 29/6 und 1-Hexanol fir Reaktivextraktionssystem
T1). Die eingesetzte Methode flr die Messung ist im Folgenden aufgelistet:

Trennsaule: CP8940

Probeninjektion: 5 WL, Split 40

Saulenstromung: 7,4 mL min-! Helium 5.0

Ofentemperatur: 50°C, Haltezeit 5 min, mit 5°C min-" auf 200°C, Haltezeit 4 min
Retentionszeiten: Trimethylamin = 1,4 min, 1-Hexanol 12,2 min, 1-Octanol 19,4 min,

Dihexylamin 26,2 min, 1-Dodecanol 29,6 min, Diisooctylamin 31,8 min,
Trihexylamin 35,9 min

4.2.3 OD-Messung

Die optische Dichte (OD) der Zellsuspensionen wurde fur alle in dieser Arbeit untersuchten
Mikroorganismen mit einem Einstrahlphotometer in Kivetten mit einer Schichtdicke von 10 mm
bestimmt. In einem begrenzten Wellenlangenbereich korreliert dabei die gemessene Extinktion mit der
Konzentration der Zellsuspension. Dieser Zusammenhang wird durch das Lambert-Beer'sche Gesetz
beschrieben.

E, =—Iog||—:£mm (4-2)

0

= Extinktion

E

A = Wellenlange des eingestrahlten Lichts, nm
I = Intensitat des austretenden Lichts, cd

I

0 = Intensitat des eingestrahlten Lichts, cd
& = molarer Extinktionskoeffizient, L mol-* cm-!
C = Konzentration der Losung
d = Schichtdicke der Kiivette

Die eingestellte Wellenlange betrug fur alle Stamme 660 nm. Um die Eigenabsorption der
unterschiedlichen Medien bei der Messung zu bertcksichtigen, wurde diese bestimmt und von der OD
des jeweiligen Mikroorganismus subtrahiert. Fur hohe Zelldichten war eine Verdinnung mit PBS-Puffer
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(vom Englischen: phosphate buffered saline = Phosphatgepufferte Salzlosung) notwendig. Die

Zusammensetzung des Puffers ist in Tabelle 4-18 aufgelistet.

Tabelle 4-18: Zusammensetzung des PBS-Puffers (1x), pH 7,4

Komponente Konzentration im Puffer, g L1
NaCl 8,0
KCl 0,20
NazHPOq4 1,44
KH2PO4 0,24

Die Umrechnung der gemessenen OD in Biotrockenmasse erfolgte Uber folgende Gleichung 4-3.
c, =ODIT, (4-3)

C, = Konzentration der Biotrockenmasse, g L
OD  =Optische Dichte bei Wellenléange 660 nm

f, = Korrelationsfaktor, g L-!

Die Korrelationsfaktoren f, fiir die in dieser Arbeit untersuchten Mikroorganismen wurden bestimmt

und sind flr Saccharomyces cerevisiae 1,05 g L, fir Escherichia coli 0,59 L' und fiir Corynebacterium

glutamicum 0,39 g L.

4.2.4 Biotrockenmasse

Die Biotrockenmasse wurde entweder mit Gleichung 4-3 berechnet oder direkt gravimetrisch bestimmt.
Fir die gravimetrische Bestimmung wurden zuvor bei 80°C getrocknete und gewogene
2,0 mL-Eppendorf-Reaktionsgefalle mit Zellsuspension befiillt und bei 13.000 min-! flir 10 min in einer
Tischzentrifuge zentrifugiert. Der Uberstand wurde verworfen, das Zellpellet bei 80°C bis zu einem
konstanten Gewicht getrocknet und nochmals gewogen. Die Biotrockenmassekonzentration wurde

anschlieRend uber Gleichung 4-4 berechnet.

Cx - rn\/oll B rnIeer (4_4)
\%
C, = Konzentration der Biotrockenmasse, g L
My, = Masse des ProbengefaRes mit Zellen nach der Trocknung, g

Mee, = Masse des leeren ProbengefaRes, g
V = Volumen der Zellsuspension vor der Sedimentation, L
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4.3 Versuchsplanung mit stochastischer Suche (GAME.opt)

Auf Grund der hohen Variablenanzahl bei den Auswahlprifverfahren nach komplexen und
biokompatiblen Reaktivextraktionssystemen wurde die Versuchsplanung mit der Software GAME.opt
durchgefuhrt. Die Software GAME.opt (Genetic Algorithm for Multi-objective Experimental optimization,
Lehrstuhl fir Bioverfahrenstechnik, Technische Universitdt Munchen) kann zur experimentellen
Versuchsplanung bei Vorhandensein vieler Variablen, mehrerer Optima und mehrerer Zielgrofen
eingesetzt werden (Link et al, 2006). GAME.opt generiert dabei aus den skalaren Grofen der
gewahlten Variablen (z.B. Art des Amins, Art des Losungsmittels, Konzentrationen) binare ,Bitstrings®.
Diese ,Bitstrings” codieren die genauen Zusammensetzungen der jeweiligen Reaktivextraktionssysteme
und stellen die Individuen eines Parallelansatzes (Generation) dar. Diese Reaktivextraktionssysteme
werden experimentell unter Standardbedingungen im Parallelansatz evaluiert und die Ergebnisse
anschlieBend anhand der Zielfunktionen (z.B. Maximierung der Extraktionsausbeute und Minimierung
der Aminkonzentration) bewertet. Die besten Reaktivextraktionssysteme werden von GAME.opt mit der
hochsten Wahrscheinlichkeit selektiert, jeweils zwei selektierte Bitstrings werden zuféllig gepaart und
durch binares ,Crossover‘ rekombiniert. Friihzeitige Konvergenz wird durch vereinzelte zufallige
Punktmutationen der erzeugten neuen Bitstrings unterbunden. Damit ist ein neuer Satz von
Versuchsvorschriften (Generation) erzeugt worden, die erneut experimentell validiert werden mlssen.
Dieser Prozess kann beliebig oft wiederholt werden, bis der experimentelle Aufwand zu hoch wird. Zur
gleichzeitigen Verfolgung mehrerer ZielgroBen mit einem experimentellen Ansatz wird bei GAME.opt ein
strenger Pareto-Ansatz verfolgt. Mit Hilfe eines speziellen Clusterverfahrens werden die Individuen mit
den besten Ergebnissen jeder Generation ermittelt und in eine sogenannte externe Population kopiert,
wenn diese bessere Ergebnisse liefern, als die besten der vorherigen Generation. Die Variablen,
ZielgroBen und sonstigen Parameter fur das Auswahlprifverfahren nach komplexen und das
Auswahlprufverfahren nach biokompatiblen Reaktivextraktionssystemen fir die Extraktion von
Bernsteinsaure mittels dieser Software sind in Tabelle 4-19 und Tabelle 4-20 aufgelistet.
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Tabelle 4-19: Parameter des 2. Auswahlprifverfahrens nach komplexen Reaktivextraktionssystemen

Art Amin 1 (16 mogliche Amine)
Konzentration Amin 1 (0 - 500 mM)
Art Amin 2 (16 mdgliche Amine)
Konzentration Amin 2 (0 - 500 mM)

Variablen Losungsmittel 1 (16 mogliche Losungsmittel)
Anteil L6sungsmittel 1 (0 - 100 %)
LOosungsmittel 2 (16 mogliche Losunsgmittel)
Anteil an Lésungsmittel 2 wird berechnet unter der Annahme das Losungsmittel
1 und 2 zusammen 100 % ergeben
Mdgliche

Kombinationen:

3.317.760.000

ZielgroRen Maximierung der Extraktionsausbeute
GAME.opt: Minimierung der Aminkonzentration
Probenanzahl: 30 Individuen pro Generation (3 Parallelansatze pro Individuum)
Crossover Points: 2
Mutationsrate: 1
N extern: 15
N cluster: 15
Octylamin, Dibutylamin, Dihexylamin, Dioctylamin, Diisooctylamin,
Untersuchte Tripropylamin, Tributylamin, Tripentylamin, Trihexylamin, Trioctylamin,
Amine: Triisooctylamin, Tridodecylamin, Methyldioctylamin,
Dimethyldodecylamin, Methyldidecylamin, Diphenylamin
Untersuchte 1-Octanol, 2-Octanol, 1-Hexanol, 1-Nonanol, 1-Decanol, 1-Dodecanol,
Losunasmittel: Kerosin, Toluol, n-Pentan, n-Hexan, n-Heptan, n-Nonan, n-Decan, n-Dodecan,
g ' Methylisobutylketon (MIBK), Diisobutylketon (DIBK))
Extraktions-

bedingungen:

0,847 mol L' Bernsteinsaure in Wasser, pH 4,0

Reaktivextraktionssysteme bei denen Aggregate auftraten, wurden mit dem Wert Null in die Software

eingegeben.
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Tabelle 4-20: Parameter des 3. Auswahlprifverfahrens nach biokompatiblen Reaktivextraktionssystemen

Art Amin 1 (16 mogliche Amine)
Konzentration Amin 1 (0 - 500 mM)
Art Amin 2 (16 mdgliche Amine)
Konzentration Amin 2 (0 - 500 mM)

Variablen Losungsmittel 1 (16 mogliche Losungsmittel)
Anteil L6sungsmittel 1 (0 - 100 %)
LOosungsmittel 2 (16 mogliche Losunsgmittel)
Anteil an Lésungsmittel 2 wird berechnet unter der Annahme das Losungsmittel
1 und 2 zusammen 100 % ergeben
Mdgliche

Kombinationen:

16.777.216

ZielgroRen Maximierung der Extraktionsausbeute (mit E(%) als Funktion der Wachstumsrate)
GAME.opt: Minimierung der Aminkonzentration

Probenanzahl: 14 Individuen pro Generation

Crossover Points: 2

Mutationsrate: 1

N extern: 7

N cluster: 7

Untersuchte : I R N ,

Amine: Tripropylamin, Tributylamin, Triisooctylamin, Tridodecylamin

Uptersuchte , Kerosin, Toluol, n-Pentan, n-Hexan, n-Heptan, n-Octan, n-Decan, n-Dodecan
Losungsmittel:

Extraktions-

bedingungen:

0,423 mol L' Bernsteinsaure in Wasser, pH 2,3

Die Biokompatibilitat wurde hier Uber einen Faktor mit in die Ergebnisse einbezogen. War keine

Wachstumshemmung festzustellen, wurde der Extraktionswert mit dem Faktor 1 multipliziert. Bei

reduzierten Wachstumsraten wurde mit entsprechend niedrigeren Faktoren von 0,1 - 0,9 multipliziert.

War das Wachstum des Hefestamms durch das Reaktivextraktionssystem komplett gehemmt oder trat

Aggregatbildung auf, wurde fiir die Extraktionssausbeute der Wert Null eingegeben.
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4.4 Reaktivextraktion und Riickextraktion im MillilitermaRstab

Die wassrigen Bernsteinsaurelosungen fir die Reaktivextraktion wurden fur die entsprechenden
Extraktionen mit VE-Wasser angesetzt und mit NaOH und HCI auf den gewlnschten pH eingestellt. Die
25 % Trimethylaminlosung wurden ebenfalls mit VE-Wasser auf die jeweils gewtnschte Konzentration
verdinnt.

Die Extraktionen mit den Reaktivextraktionssystemen und die Ruckextraktion mit Trimethylamin
erfolgten je nach Art der durchgefiihrten Versuche in verschiedenen Reaktionsgefalen. Der Grofteil
der Extraktionen und Ruckextraktionen erfolgte in 1,5 mL-Glasflaschen in der Schwingmuhle (Retsch).
Lediglich die Versuche zum Einfluss der Schittelfrequenz und zur Bestimmung der Kinetik fanden in
1,5 mL-Eppendorf-Reaktionsgefallen in der Schwingmihle statt. Der Einfluss der Temperatur auf die
Extraktion wurde in 1,5 mL-Eppendorf-Reaktionsgefallen im Thermomixer (Eppendorf) untersucht.
Mehrstufige Extraktionen und Riickextraktionen wurden in GlasgefaRen (Schott) mit einem Volumen
von 100 - 500 mL und einem Fllvolumen von maximal 60 % durchgeflihrt. Auch die Verdampfung des
Trimethylamins aus der organischen Phase erfolgte in 500 - 1000 mL GlasgefaRen (Schott). Im
Folgenden sind die verschiedenen Versuche nochmals mit den dazugehdrigen Reaktionsgefalen, dem

Extraktionsgerat und der jeweiligen Phasentrennung beschrieben.

Extraktionsversuche und Riickextraktionsversuche einstufig

Reaktionsgefal: 1,5 mL-Glasflaschchen

Fillvolumen: 1,0 mL

Extraktionsgerat: Schwingmuhle (Retsch)

Durchfiihrung: 30 Hz, 10 min

Phasentrennung: Standzentrifuge 4.500 min-! (3170 g), 10 min

Versuche zum Einfluss der Temperatur

Reaktionsgefal: 1,5 mL-Eppendorf-Reaktionsgefale
Fillvolumen: 1,0 mL

Extraktionsgerat: Thermomixer (Eppendorf)
Durchfuhrung: 1400 min', 1 h

Phasentrennung: Tischzentrifuge 13.000 min-', 1 min
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Versuche zur Kinetik/Schiittelfrequenz

Reaktionsgefal: 1,5 mL-Eppendorf-Reaktionsgefale
Fullvolumen: 1,0 mL

Extraktionsgerat: Schwingmuhle (Retsch)
Durchfiihrung: 3-30Hz,10-60s
Phasentrennung: Tischzentrifuge 13.000 min-!, 1 min

Extraktions- und Riickextraktionsversuche mehrstufig

Reaktionsgefal: 100 - 500 mL-Glasgefalie

Fullvolumen: maximal 60 % des Gesamtvolumens
Extraktionsgerat: Mehrfachrlhrplatte (H+P Labortechnik)
Durchfiihrung: 600 - 800 min', 1,5h

Phasentrennung: Standzentrifuge 4.500 min-! (3170 g), 10 min

Verdampfung des Trimethylamins aus der organisch

Reaktionsgefal: 500 - 1000 mL-Glasgefalie
Fullvolumen: maximal 80 % des Gesamtvolumens
Extraktionsgerat: Mehrfachrlhrplatte (H+P Labortechnik)
Durchfihrung 600 - 800 min',4h-2d

In nahezu allen Versuchen wurde ein Phasenverhaltnis der wassrigen zur organischen Phase von 1:1
gewahlt. Wurden andere Phasenverhaltnisse in einem Versuch gewahlt ist dies direkt im Ergebnisteil
vermerkt. Die Anderungen der Phasenvolumina wéhrend der Extraktion oder Riickextraktion wurden

stets fur die Berechnung der Extraktionsausbeuten nach Gleichung 3-17 beriicksichtigt.
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4.5 Reaktivextraktion und Riickextraktion im Zentrifugalextraktor

Der Zusammenbau des CINC-Zentrifugalextraktors wurde wie folgt durchgefihrt. Auf den Rotor wurden
die passende Wehrscheibe (Lochscheibe) und die Rotorabdeckplatte gelegt. AnschlieRend wurde die
Motorkupplung Uber eine Zentralschraube und eine Madenschraube angebracht. Das gesamte
Konstrukt konnte dann in das Geh&use gesetzt und tiber Schrauben befestigt werden. Nach Anbringen
der Rotorwelle konnte der Motor auf das Gehause aufgesetzt und verschraubt werden. Der gesamte

Aufbau des Zentrifugalextraktor mit Peripherie ist in Abbildung 4-2 nochmals dargestellt.

Abbildung 4-2:  Aufbau im Labor (A) und schematischer Versuchsaufbau (B) des Zentrifugalextraktors CS50
(Z) mit Peripherie. P1 und P2 sind peristaltische Pumpen zur Férderung der schweren SE
und leichten Phase LE in den Zentrifugalextraktor. Uber zwei Auslésse konnen die schwere
Phase SA und die leichte Phase LA nach der Extraktion bzw. Riickextraktion den Extraktor
verlassen und in Glasgefalen gesammelt werden.
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Die Beforderung der wassrigen schweren Phase SE (Bensteinsaurelosung oder Trimethylaminlosung)
und der organischen leichten Phase LE (Reaktivextraktionssystem unbeladen und beladen mit
Bernsteinsaure) erfolgte Uber peristaltische Pumpen (P1 und P2) mit Norprene-Pumpenschlauchen, die
vor jedem Versuch neu ausgelitert wurden. Die Gesamtférdermengen liegen zwischen 0,1 - 2,0 L min-’
fur das hier eingesetzten Zentrifugalextraktormodell CS50 (Z). Dies entspricht einer Verweilzeit der
Flussigkeiten im Zentrifugalextraktor von 19 s bis zu 13,3 min bezogen auf das maximale
Flussigkeitsvolumen von 150 - 160 mL. Der Ablauf der leichten und schweren Phase erfolgte frei und
unter Gasaustausch ebenfalls (ber Norprene-Schlauche. Als Vorlage- und SammelgefaRe fir die
verschiedenen Phasen dienten 1,0 L-Glasflaschen mit speziellen Offnungen im Deckel zum Ein- und
Auslass der Flussigkeiten und zum Gasaustausch. Genauere Angaben zum eingesetzten Modell sowie
zu groReren Modellen im Industriemafistab und den Versuchsmaterialien sind im Anhang in Tabelle
12-5 und Tabelle 12-18 zu finden.

Um, wie vom Hersteller beschrieben, eine anfangliche Verunreinigung der wassrigen Phase mit
organischer Phase zu vermeiden, wurde die Zentrifuge vor jedem Versuch mit etwa 200 mL der
schweren wassrigen Phase befilllt. Erst dann wurde der Motor gestartet und beide Phasen zugefihrt.
Das Phasenverhaltnis innerhalb des hier eingesetzten Zentrifugalextraktor liegt laut Hersteller bei 2:1
bis 3:1 von schwerer (wassriger) zu leichter (organischer) Phase bei gleichem Volumenstrom der
Phasen.

Die Probennahme erfolgte stets aus der Raffinat- und der Extraktphase. Der Zeitpunkt der Beprobung
wurde dabei so gewahlt, dass zuvor unter den zu untersuchenden Bedingungen ein kompletter

Austausch des gesamten Flissigkeitsvolumens (150-160 mL) stattfand.



80 Material und Methoden

4.6 Verdampfungskristallisation

Fir die Verdampfung des Wassers und die thermische Spaltung des Trimethylammoniumsalzes der
Bernsteinsédure wurde ein Rotationsverdampfer (Heidolph) eingesetzte (sieche Abbildung 4-3). Es
wurden 40 - 200 mL der wassrigen mit Bernsteinsaure beladenen Trimethylaminlosung in einem
Rundkolben auf 130°C fiir 1 - 2 h bis zur Volumenkonstanz im Heizbad erhitzt. In einem weiteren Schritt
wurde die Temperatur auf 160°C erhéht und gleichzeitig der Druck auf 4 mbar reduziert. Diese
Bedingungen wurden bis zur Kristallisation der Bernsteinsaure beibehalten. In der Regel waren hierfiir
2 h notig. Nach Ende der Kristallisation wurde der Druck wieder der Umgebung angepasst und der
Kolben aus dem Heizbad entfernt. Die abgekihlte kristalline Bernsteinsédure wurde anschlieRend
maglichst vollstandig aus dem Kolben gewonnen und so der Verlust bestimmt. Ein geringer Teil der
kristallinen  Bernsteinsaure wurde definiert in  VE-Wasser und 1-Hexanol (im Fall von
Reaktivextraktionssystem T1) oder 1-Dodecanol (im Fall von Reaktivextraktionssystem 29/6)
eingewogen und die Massenanteile der Saure sowie der Verunreinigungen in der HPLC und GC

bestimmt.

f
1F » e g

Abbildung 4-3:  Aufbau des Rotationsverdampfers zur Kristallisation von Bernsteinsaure.
1: Heizbad 2: VorlagegefaR 3: Kiihler 4: Auffangkolben fiir Kondensat 5: Vakuumpumpe
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5 Reaktivextraktion von Bernsteinsaure

Das folgende Kapitel widmet sich dem ersten Aufarbeitungsschritt, der Reaktivextraktion von
Bernsteinsaure (siehe Abbildung 5-1).

Fermentationsbriihe ¥ | Reaktivextraktion ->| Ruckextraktion |—>| Verdampfungskristallisation | ¥ Bernsteinsaure

Abbildung 5-1:  Prozessschema integrierte Reaktivextraktion von Bernsteinsaure - 1. Reaktivextraktion

Hierflir wurden die optimalen Extraktionsbedingungen in Vorversuchen mit Literatursystemen bestimmt
und neue geeignete Reaktivextraktionssysteme identifiziert. In einem weitern Schritt erfolgte die
Optimierung und Charakterisierung der effizientesten Reaktivextraktionssysteme im Milliliter- und Liter-
MaRstab.

5.1 Vorversuche zu den Extraktionsbedingungen

Vor der Suche nach neuen Reaktivextraktionssystemen wurden Versuche mit bereits in der Literatur
beschriebenen Reaktivextraktionssystemen durchgefihrt (Hong und Hong 2000a-c; Hong et al. 2002;
Hong und Hong 2004; Tamada et al. 1990a, Tamada und King 1990b+c; Song et al. 2007). Ziel war es
die Literaturdaten zu reproduzieren und die wichtigsten Einflussfaktoren auf die Reaktivextraktion zu
charakterisieren. Hierfur wurden die im Folgenden aufgelisteten Faktoren berticksichtigt:

. Extraktionsausbeute mit reinem Losungsmittel (ohne Amin)
= Schittelfrequenz und Extraktionszeit in der Schwingmuihle
. Einfluss der Temperatur

. Einfluss des pH

= Benoétigte Aminkonzentration

= Einfluss des Phasenverhaltnisses
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Reines Losungsmittel

Vor der Untersuchung der Literatursysteme (Amin + Ldsungsmittel) in der Schwingmihle wurde
zunachst die Extraktionsausbeute von Bernsteinsdure mit reinen Losungsmitteln bestimmt. Hierfir
wurden Bernsteinsaureldsungen mit unterschiedlichen Konzentrationen und unterschiedlichem pH im
Phasenverhaltnis 1:1 mit dem jeweiligen Lésungsmittel fir 10 min bei 30 Hz in der Schwingmunhle

extrahiert. Die Extraktionsausbeuten sind in Abbildung 5-2 dargestellt.
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Abbildung 5-2:  Extraktionsausbeuten reiner Losungsmittel (ohne Aminzusatz) in der Schwingmihle.
Die Extraktion erfolgte in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir 10 min. Extrahiert wurden
0,423 molare Bernsteinsdure mit pH 2,0 B, 0,5 molare Bernsteinsédure mit pH 2,3 B,
0,847 molare Bernsteinsaure mit pH 4,0 @ und 0,423 molare Bernsteinsaure mit pH 4,0 L.

Unabhangig vom pH oder der Konzentration der eingesetzten Bernsteinsaurelosung zeigen polar-
protische Losungsmittel, wie Alkohole, im Vergleich zu allen anderen untersuchten Losungsmitteln die
hochsten Extraktionsausbeuten fir Bernsteinsaure. Grund hierfur ist die Fahigkeit von Alkoholen
Wasserstoffbriickenbindungen mit den Sauremolekullen auszubilden. Innerhalb der Alkohole nimmt die
Extraktionsausbeute mit steigender Kettenlange ab. Wahrend mit 1-Butanol Ausbeuten von bis zu 53 %
maglich sind, sinken diese mit 1-Dodecanol deutlich unter 10 %. Grund hierfur ist die mit zunehmender

Kettenlange sinkende Polaritat der Alkohole.
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Fur das polar-aprotische Losungsmittel Methylisobutylketon (MIBK) liegen die Extraktionsausbeuten fur
Bernsteinsdure je nach Konzentration und pH der eingesetzten Bernsteinsaureldsung bei 10 - 18 %.
Diisobutylketon (DIBK) ist ebenfalls polar-aprotisch, zeigt jedoch nur sehr geringe Ausbeuten, die Nahe
Null liegen.

Unpolare Lésungsmittel, wie Alkane oder Toluol, erzielen unabhéngig von ihrer Kettenlange, der
Konzentration der Bernsteinsdureldsung oder des pH nur sehr geringe Ausbeuten. Sie kénnen
Bernsteinsaure nur sehr schlecht solvatisieren, weshalb nur wenige Sauremolekile in die organische
Phase (ibergehen.

Betrachtet man die Konzentration und den pH der jeweiligen Bernsteinséureldsung, so ist zu erkennen,
dass niedrigere pH zu hoheren Extraktionsausbeuten flihren, genauso wie hohe Bernsteinsaure-
konzentrationen.

Insgesamt ist eine Korrelation der Extraktionsausbeute mit der Polaritat und der Solvatisierungsfahigkeit
der Losungsmittel feststellbar. Polare Losungsmittel, wie Alkohole und Ketone, konnen die
Bernsteinsauremolekule besser solvatisieren als unpolare Losungsmittel, wie Alkane (vgl. Kapitel 3.5.3).
Fur eine Extraktion von Bernsteinsaure liegen die maximalen Ausbeuten in reinem Losungsmittel
dennoch mit maximal 53 % zu niedrig fur einen Aufarbeitungsprozess. Der Einsatz von Aminen als

Reaktivkomponenten in der organischen Phase ist deshalb notwendig.
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Schittelfrequenz und Extraktionszeit in der Schwingmiihle

Nach der Bestimmung der Extraktionsausbeuten mit reinem Losungsmittel wurde die Reaktivextraktion
anhand der beschriebenen Literatursysteme (Hong und Hong 2000b; Hong et al. 2002) bestehend aus
Tripropylamin (TPA), Tributylamin (TBA), Tripentylamin (TPeA) oder Trioctylamin (TOA) mit einer
Konzentration von 1,0 mol kg! 1-Octanol untersucht. Diese Reaktivextraktionssysteme wurden fir die
Extraktion von wassriger Bernsteinsaureldsung mit einer Konzentration von 0,5 mol L' und einem pH

von 2,3 eingesetzt. Die Extraktion erfolgte fur 10 s und unterschiedlichen Frequenzen in der
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Abbildung 5-3:  Abhangigkeit der Extraktionsausbeuten von der Schittelfrequenz der Schwingmihle.
Extraktion mit den Literatursysteme Tripropylamin <, Tributylamin @, Tripentylamin A und
Trioctylamin B mit einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg' 1-Octanol fir bei einer
Extraktionszeit von 10 s. Die Bernsteinséurekonzentration in der wéssrigen Phase betrug
0,5 mol L' bei einem pH von 2,3.

Wie in Abbildung 5-3 dargestellt, ist eine Zunahme der Extraktionsausbeuten unabhangig vom
eingesetzten Literatursystem mit steigender Schiittelfrequenz in der Schwingmihle beobachtbar. Dies
ist durch die mit steigender Frequenz zunehmend feinere Dispergierung der Phasen und der damit
verbundenen groReren Phasengrenzflache zu erklaren, die einen besseren Stofflibergang ermaéglicht.
Ab etwa 12 Hz ist fir alle untersuchten Reaktivextraktionssysteme ein Maximum erreicht, das auch
durch héhere Schittelfrequenzen nicht gesteigert werden kann. Hier ist bereits das thermodynamische
Gleichgewicht der Komplexreaktion von Amin und S&ure erreicht. Obwohl Amin im Uberschuss
vorhanden ist, kdnnen keine vollstandigen Ausbeuten erzielt werden. Die Maxima liegen fir das
Reaktivextraktionssystem mit Tripropylamin bei 12,8 %, fur Tributylamin bei 40,9 %, fiir Tripentylamin

bei 71,8 % und fur Trioctylamin bei 86,0 % im einstufigen Verfahren. Ebenfalls beobachtbar ist die
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Zunahme der Extraktionsausbeute mit zunehmender Kettenlange der Amine und damit zunehmender

Basizitat, wie bereits in der Literatur beschrieben (Hong und Hong 2000a).

Zusatzlich zu den verschiedenen Schiittelfrequenzen in der Schwingmiihle wurden unterschiedlich

lange Extraktionszeiten bei der maximalen Frequenz von 30 Hz untersucht.
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Abbildung 5-4:  Einfluss der Extraktionszeit bei der Extraktion mit Tripropylamin <, Tributylamin @,
Tripentylamin A und Trioctylamin B mit einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg 1-Octanol.
Die Extraktion erfolgte in der Schwingmuhle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz und
unterschiedlichen Extraktionszeiten. Die Bernsteinsurekonzentration in der wassrigen
Phase betrug 0,5 mol L-' bei einem pH von 2,3.

Auch bei langeren Extraktionszeiten von 30 s bis 90 min lassen sich keine hoheren
Extraktionsausbeuten mehr erzielen, was in Abbildung 5-4 dargestellt ist. Wie bereits im ersten
Vorversuch sind auch hier bereits bis 30 s die maximalen Ausbeuten erreicht und das System befindet
sich im Gleichgewicht. Um sicherzustellen, dass dennoch fiir alle Extraktionen unabhangig vom
eingesetzten Reaktivextraktionssystem das Gleichgewicht erreicht werden kann, wurde fur alle weiteren

Versuche eine Extraktionsdauer von 10 min bei 30 Hz gewahlit.
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Temperatur

Eine weitere EinflussgroBe auf die maximalen Extraktionsausbeuten ist die bei der Extraktion
vorliegende Temperatur. Da die Extraktionen in der Schwingmuhle nicht temperiert werden kdnnen und
sich die Temperatur wahrend der Extraktion in der Schwingmihle erhéht, wurde der Einfluss der
Temperatur auf die Reaktivextraktion mit den Literatursystemen Tripropylamin, Tributylamin,
Tripentylamin und Trioctylamin mit einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg 1-Octanol untersucht. Die
Reaktivextraktionssysteme wurden hierfir im Verhaltnis 1:1 in einem Thermomixer bei 15 - 40°C fur 1 h
bei 1400 min-! fir die Extraktion von wassriger Bernsteinsaureldsung mit einem pH von 2,3 und einer

Konzentration von 0,5 mol L' eingesetzt.
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Abbildung 5-5:  Einfluss der Temperatur bei der Extraktion mit Tripropylamin <, Tributylamin @,
Tripentylamin A und Trioctylamin B mit einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg 1-Octanol.
Die Extraktion erfolgte im Thermomixer in 1,5 mL-Eppendorf-Reaktionsgefaflien bei
1400 min-* fir 1 h bei unterschiedlichen Temperaturen. Die Bernsteinsaurekonzentration in
der wassrigen Phase betrug 0,5 mol L* bei einem pH von 2,3.

Wie in Abbildung 5-5 dargestellt, ist im Bereich von 15 - 40°C kein Einfluss der Temperatur auf die
Extraktion von Bernsteinsaure mit den Literatursystemen erkennbar. Es kann fur alle vier eingesetzten
Amine in 1-Octanol bei allen untersuchten Temperaturen das Extraktionsmaximum erreicht werden. Alle
weiteren Versuche fanden deshalb untemperiert bei 25 - 28°C Umgebungstemperatur statt. Dies
entspricht zu Anfang der Extraktion in etwa der in der Literatur eingestellten Temperatur von 25°C
(Hong und Hong 2000a-c; Hong et al. 2002, Hong und Hong 2004, Tamada et al. 1990a; Tamada und
King 1990b+c, Song et al. 2007).
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pH

Neben den Einflussgroflen Extraktionszeit und Temperatur wurde in einem weiteren Experiment der
Einfluss des pH (zum Zeitpunkt t=0) in der wassrigen Bernsteinsaurelosung auf die Extraktionsausbeute
untersucht. Hierfr wurden 0,5 molare Bernsteinsaurelosungen mit einem pH von 2 bis 9 mit den
Literatursystemen Tripropylamin, Tributylamin, Tripentylamin und Trioctylamin mit einer Amin-
konzentration von 1,0 mol kg' 1-Octanol und einem Phasenverhéltnis von 1:1 in der Schwingmuhle
extrahiert. Nach der Reaktivextraktion war der pH der wassrigen Phase abhangig von der
Extraktionsausbeute um 0 - 2 hoher als bei Beginn (hier nicht abgebildet). Grund hierfiir sind die

protonierten Bernsteinsduremolekiile, die wahrend der Extraktion in die organische Phase tbergehen.
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Abbildung 5-6:  Einfluss des pH (zum Zeitpunkt t=0) der wassrigen Bernsteinsaureldsung bei der Extraktion
mit Tripropylamin <, Tributylamin @, Tripentylamin A und Trioctylamin B mit einer
Aminkonzentration von 1,0 mol kg* 1-Octanol. Die Extraktion erfolgte in der Schwingmiihle in
1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir 10 min und unterschiedlichem pH der 0,5 molaren
Bernsteinsaurelésung. Im Hintergrund angedeutet sind die Molfraktionen der verschiedenen
lonenspezies von Bernsteinsaure: undissoziierte Sdure —, einfach dissoziierte Saure - ,
zweifach dissoziierte Saure --- .

Wie in Abbildung 5-6 deutlich zu sehen, zeigt der Ausgangs-pH der wassrigen Bernsteinsaureldsung
den erwarteten Einfluss auf die Extraktionsausbeute. Je niedriger der pH, desto hoher sind die
erzielbaren Ausbeuten mit den Literatursystemen. Ab einem pH von 6,0 ist nahezu keine Extraktion
mehr moglich. Grund hierfir ist, dass nur die undissoziierte Form der Bernsteinsaure mit priméarem,
sekundaren und, wie in diesem Versuch, tertidren Aminen extrahiert werden kann und diese nur bei
einem pH unter 6,0 vorliegt. Lediglich bei einem pH von 2,0 lassen sich die maximalen Ausbeuten bei

der einstufigen Extraktion von etwa 13 % fur Tripropylamin, 41 % fiir Tributylamin, 72 % flr
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Tripentylamin und 86 % flr Trioctylamin erzielen. Bei pH 3,0 ist die Ausbeute bereits um 10 - 12 %
reduziert, bei pH 4,0 um 22 - 33 % und bei pH 5,0 um 72 - 80 %. Um hohe Ausbeuten im einstufigen

Verfahren zu erzielen ist dementsprechend ein niedriger pH (<< pKs1) nétig.

Aminkonzentration

Ebenfalls untersucht wurde der Einfluss der Konzentration der eingesetzten Amine. Die
Konzentrationen wurden hierfir zwischen 0,1 und 3,0 mol kg-' 1-Octanol variiert und fur die Extraktion
von 0,5 molarer Bernsteinsaure mit einem pH von 2,3 eingesetzt. Das Phasenverhéltnis wurde, wie
auch in den Versuchen zuvor, 1:1 gewahlt. In Abbildung 5-7 dargestellt sind die dabei erzielten
Extraktionsausbeuten mit den verschiedenen Aminkonzentrationen bezogen auf die in der wéssrigen

Phase vorhandene Menge an Bernsteinsaure.
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Abbildung 5-7:  Einfluss der Aminkonzentration bei der Extraktion von 0,5 molarer wassriger
Bernsteinséaureldsung (pH 2,3) mit Tripropylamin <, Tributylamin @, Tripentylamin A und
Trioctylamin WM. Die Extraktion erfolgte in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen fiir
10 min bei 30 Hz. Die Bernsteinsdurekonzentration in der wassrigen Phase betrug
0,5 mol L' bei einem pH von 2,3 und die Aminkonzentrationen zwischen 0 - 3,0 mol kg-!
1-Octanol.

Fur die Literatursysteme mit Tributylamin, Tripentylamin und Trioctylamin ist eine Steigerung der
Extraktionsausbeute mit zunehmender Aminkonzentration bis etwa 3,0 mol pro mol Bernsteinsaure zu
beobachten. Der Anstieg ist jedoch lediglich bei Tributylamin linear. Bei Trioctylamin und Tripentylamin
zeigt sich eine Sattigungskurve und bei Tripropylamin sind die Ausbeuten konstant. Ab
Aminkonzentrationen von mehr als 3,0 mol mol' Bernsteinsaure flacht die Steigung bei allen

Reaktivextraktionssystemen stark ab. Flr das Reaktivextraktionssystem mit Trioctylamin ist hier eine
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Steigerung der Extraktionsausbeute von nur noch 8 % bei einer Erhohung der Aminkonzentration von
3,0 auf 9,8 mol mol' Bernsteinsaure maglich. Fir die kurzkettigeren Amine Tripentylamin und
Tributylamin liegt die Steigerung zwischen 3,3 % und 6,5 % bei einer Erhéhung der Aminkonzentration
von 3,0 auf 8,7 bzw. 9,0 mol mol' vorhandener Bernsteinsdure. Flr das Literatursystem mit
Tripropylamin ist keine signifikante Anderung der Extraktionsausbeute mit steigender Aminkonzentration
zu sehen. Die maximale Ausbeute schwankt hier um den Wert von etwa 15 %, was der
Extraktionsausbeute von reinem 1-Octanol entspricht. Dementsprechend zeigt Tripropylamin keinen
positiven Einfluss als Reaktivkomponente bei der Extraktion von Bernsteinséure. Obwohl bei allen
Extraktionen das Reaktionsgleichgewicht erreicht wird und Amin bei den hohen Konzentrationen
deutlich im Uberschuss vorliegt, lassen sich auch hier keine vollstandigen Ausbeuten erzielen. Ebenfalls
zu sehen ist, dass eine aquimolare Aminkonzentration von 1,0 mol pro mol Bernsteinsaure nicht
ausreichend flr eine effiziente Bernsteinsaureextraktion ist. Eine deutliche Steigerung ist bis etwa
3,0 mol Amin pro mol Bernsteinsdure zu sehen. Die maximalen Ausbeuten liegen bei einer
Aminkonzentration von 8,3 - 9,8 mol mol' Bernsteinsdure fir das Reaktivextraktionssystem mit
Tripropylamin bei 15,0 %, fur das Reaktivextraktionssystem mit Tributylamin bei 42,6 %, fur das
Reaktivextraktionssystem mit Tripentylamin bei 78,0 % und fir das Reaktivextraktionssystem mit
Trioctylamin bei 94,2 %. Da durch eine Erhdhung der Aminkonzentration dber 3,0 mol mol!
Bernsteinsaure (entspricht 1,0 mol kg-' Losungsmittel) jedoch kaum hdhere Ausbeuten erzielt werden
kénnen und die Kosten fir Amine hoch sind, ist eine Erh6hung der Aminkonzentration Uber dieses
Verhaltnis unwirtschaftlich. Des Weiteren ist bereits in der Literatur beschrieben, dass hohere
Aminkonzentrationen auf Grund der hohen Viskositat und der schlechten Solvatisierungsfahigkeit von
Aminen nicht sinnvoll ist (Bart 2001). Um im Labormalstab im einstufigen Ansatz dennoch méglichst
hohe Ausbeuten zu erzielen, wurden im Folgenden haufig Aminkonzentrationen von bis zu 1,5 mol kg1

Lésungsmittel eingesetzt.
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Phasenverhaltnis

In einem letzten Vorversuch wurde der Einfluss verschiedener Phasenverhaltnisse von wassriger zu
organischer Phase auf die Reaktivextraktion von Bernsteinsaure untersucht. Die hierfur eingesetzten

Volumina und Konzentrationen sind Tabelle 5-1 zu entnehmen.

Tabelle 5-1: Volumina und Konzentrationen bei der Untersuchung des Phasenverhaltnisses

Phasenverhaltnis Volumen Volumen . Konzentration
. . . Konzentration I
wassrige zu wassrige Phase, organische Phase, . ) Bernsteinsaure,
; Amin, mol kg! .
organische Phase ML ML mol L+
1:0,2 500 100 5,00 0,423
1:0,4 500 200 2,50 0,423
1:0,6 500 300 1,67 0,423
1:0,8 500 400 1,25 0,423
1:1,0 500 500 1,00 0,423
11,5 500 750 0,67 0,423

Es wurden je 500 uL einer 0,423 molaren Bernsteinsaurelosung mit einem pH von 2,0 mit 100 - 750 uL
des jeweiligen Reaktivextraktionssystems extrahiert. Die Phasenverhaltnisse variierten somit zwischen
1:0,2 bis 1:1,5 von wassriger zu organischer Phase. Die Aminkonzentration in den organischen Phasen
wurde hier so gewanhlt, dass im Fall von Tripentylamin konstant 1,58 mol pro mol Bernsteinsaure und im
Fall von Trioctylamin konstant 1,44 mol pro mol Bernsteinsaure vorhanden waren. Um dies zu erreichen
wurde die Aminkonzentration von 0,67 - 5,0 mol kg-' Losungsmittel variiert.

Untersucht werden konnte somit der Einfluss des Volumens der Extraktphase unabhangig von der

vorliegenden Aminkonzentration.
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Abbildung 5-8:  Einfluss des Phasenverhaltnisses zwischen wassriger und organischer Phase bei der
Extraktion mit Tripentylamin A und Trioctylamin M in 1-Octanol. Die Aminkonzentration
wurde flr alle Phasenverhaltnisse so gewahlt, dass auf 1,0 mol Bernsteinséure konstant
1,58 mol (TPeA) und 1,44 mol (TOA) Amin kamen. Die Extraktion erfolgte in der
Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir 10 min und einer Bernsteinsaure-
konzentration von 0,423 mol L' bei einem pH von 2,0. Das Phasenverhéltnis der wassrigen
Phase (WP) zur organischen Phase (OP) variierte von 1:0,2 bis 1:1,5.

Obwohl in allen Experimenten das Gleichgewicht auf Grund der zuvor bestimmten
Extraktionsbedingungen (10 min bei 30 Hz) erreicht wurde, zeigt Abbildung 5-8 einen Anstieg der
Extraktionsausbeute  mit  zunehmendem Volumen der organischen Phase fur die
Reaktivextraktionssysteme mit Tripentylamin und Trioctylamin. Dieser Effekt beruht auf einer besseren
Solvatisierung der Amin-Bernsteinsaure-Komplexe mit Losungsmittelmolekllen bei einem hoheren
Volumen der organischen Phase und gleichbleibender Aminmenge. Eine bessere Solvatisierung flhrt
hier zu einem schnelleren Ubergang der Komplexe von der Phasengrenze in die organische Phase,
wodurch sich unbeladenes Amin schneller wieder an der Extraktions-Phasengrenze anlagern kann. Ein
Aufkonzentrieren der Bernsteinsaure bei der Extraktion ist nicht moglich, da die Phasenverhaltnisse mit
einem geringen Volumen der wassrigen Phase deutlich niedrigere Ausbeuten liefern. Als ideales
Phasenverhaltnis bietet sich ein Verhaltnis von 1:1 an, da hier hohe Ausbeuten von 89,7 % (TOA) und
75,4 % (TPeA) erzielt werden kdnnen und dennoch nicht wie bei einem Phasenverhaltnis von 1:1,5 eine

VolumenvergroRerung stattfindet.

Die Vorversuche haben gezeigt, dass eine Ubertragung der Extraktion mit den in der Literatur
beschriebenen temperierten Gefalen auf eine untemperierte Extraktion in der Schwingmihle mdglich
ist. Um das Phasengleichgewicht zu erreichen sind bereits wenige Sekunden bei einer Schittelfrequenz

von 30 Hz ausreichend. Zur Sicherheit ist dennoch eine Reaktivextraktion mit einer Extraktionszeit von
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10 Minuten sinnvoller, um bei spateren Experimenten die Einstellung des Gleichgewichts zu
gewahrleisten.

Ein Vergleich mit den Literaturdaten (Hong und Hong 2000b; Hong et al. 2002) zeigt, dass das bereits
beschriebene Reaktivextraktionssystem mit Trioctylamin bei gleichen Mengenverhaltnissen von Amin zu
Bernsteinsaure und einer Konzentration von 1,0 mol kg-' 1-Octanol im Labor bei der Extraktion in der
Schwingmuhle mit 86,5 % annahernd gleiche Ausbeuten wie in der Literatur mit etwa 90 % liefert. Auch
fur Tripentylamin in 1-Octanol stimmen die beschriebenen Extraktionsausbeuten (67 - 80 %) und die
experimentell in dieser Arbeit ermittelten Ausbeuten (72 %) gut GUberein. Fir Tributylamin und
Tripropylamin weichen die experimentellen Ausbeuten jedoch deutlich von der Literatur ab. Wahrend flir
Tributylamin experimentell 41 % Ausbeute erzielbar war sind die Werte der Literatur um etwa 10 - 40 %
hoher. Bei Tripropylamin waren statt 46 - 80 % (Literatur) nur 13 % (Experiment) Ausbeute moglich.
Grund hierfur konnen unterschiedliche Reinheitsgrade oder Hersteller der Amine sein.

Des Weiteren konnte bei der Reaktivextraktion in der Schwingmuhle wie erwartet ein starker Einfluss
des pH der wassrigen Bernsteinsaurelosung auf die Extraktionsausbeute festgestellt werden. Nur die
undissoziierte Form der Saure kann extrahiert werden und diese liegt lediglich bei einem pH<<pKs+ der
Saure vor. Dementsprechend lieRen sich nur bei einem niedrigen pH hohe Ausbeuten erzielen. Bereits
ab einem pH von 6,0 war keine Reaktivextraktion mehr moglich. Deutlichen Einfluss auf die Extraktion
zeigte auch die eingesetzte Aminkonzentration in der organischen Phase. Dabei konnte beobachtet
werden, dass Aminkonzentrationen dber 1,0 - 1,5 mol kg' Lésungsmittel kaum héhere Ausbeuten
liefern, weshalb eine Uberschreitung dieser Konzentration unwirtschaftlich ist. Ebenfalls gezeigt werden
konnte, dass das optimale Phasenverhaltnis von organischer Phase zu wassriger Phase bei 1:1 liegt.
Des Weiteren wurde bei allen Experimenten der pH in der wassrigen Phase nach der Extraktion
bestimmt. Vor der Extraktion lag der pH in der Regel bei den fest eingestellten Werten 2,0, 2,3 oder 4,0.
Nach der Extraktion war ein Anstieg in der Raffinatphase bis auf 4,0 - 5,0 bzw. 6,0 feststellbar. Dies ist
durch den Ubergang der Séure und ihrer Protonen in die organische Phase zu erklaren. Je mehr Saure
extrahiert wird, desto mehr Protonen gehen von der wassrigen Phase in die organische Phase Uber,
was in einem pH-Anstieg der Raffinatphase resultiert. Damit steigt wahrend der Extraktion ebenfalls die
Menge an dissoziierter Bernsteinsaure an, die nicht mehr extrahiert werden kann. Dies erklart warum
auch unter optimalen Bedingungen mit sehr effizienten Reaktivextraktionssystemen keine vollstandige
Extraktion der Saure moglich ist.
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5.2 Biokompatibilitat der eingesetzten Amine und Losungsmittel

FUr einen spateren Aufarbeitungsprozess ist eine Kreislauffiihrung des abgereicherten Fermentations-
liberstands nach der Reaktivextraktion sinnvoll. Zum einen geht so im Uberstand zuriick bleibende
Bernsteinsaure nicht verloren. Zum anderen konnen alle Mediumsbestandteile und Wasser optimal
genutzt werden. Da die fur die Suche nach geeigneten Reaktivextraktionssystemen fur Bernsteinsaure
eingesetzten Amine und Losungsmittel eine geringe Restloslichkeit in Wasser im millimolaren Bereich
aufweisen, werden diese bei einer eventuellen Riickfiihrung iiber den abgereicherten Uberstand in den
Bioreaktor eingebracht. Untersucht wurde deshalb, wie sich die Wachstumsraten von drei potentiellen
Mikroorganismen (Saccharomyces cerevisiae, Escherichia coli und Corynebacterium glutamicum) fur
die Bernsteinsaureproduktion, bei Anwesenheit von Amin und Losungsmittel andern. Der Einfluss auf
die Produktbildung (haufig in Prozessen wachstumsentkoppelt) wurde im Rahmen dieser Versuche
nicht betrachtet.

Das Wachstum betrug fiir Saccharomyces cerevisiae im Durchschnitt 0,29 h-, fir E. coli 0,56 h-' und
fur C. glutamicum 0,46 h-'. Die Wachstumsraten bei Vorlage von Amin oder Lésungsmittel sind in

Prozent dieser Wachstumsraten in Abbildung 5-9 dargestellt.
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Abbildung 5-9: ~ Wachstumsraten in % des normalen Wachstums von Saccharomyces cerevisiae W,
Escherichia coli B und Corynebacterium glutamicum & bei Vorlage von Amin (1° primar,
2° sekundar, 3° tertiar) bis zur Loslichkeitsgrenze + 10 % im Uberschuss zum Kulturmedium
im Schiittelkolben. Zusatzlich dargestellt ist der logP O (falls Daten vorhanden waren).
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Nahezu alle Amine senken die Wachstumsraten der untersuchten Stamme stark oder hemmen
vollstandig das Wachstum. Das primare Amin Octylamin I&sst lediglich bei Saccharomyces cerevisiae
noch ein um 35 % vermindertes Wachstum zu. E. coli und C. glutamicum werden vollstandig gehemmt.
Auch die sekundaren Amine Dibutylamin, Dihexylamin, Dioctylamin und Diisooctylamin hemmen das
Wachstumm von E. coli und C. glutamicum komplett. Lediglich Dibutylamin zeigt eine um 70 %
verminderte Wachstumsrate flir Saccharomyces cerevisiae und Diphenylamin ein um 62 - 77 %
vermindertes Wachstum flr Saccharomyces cerevisiae und E. coli. Bei den tertidren Aminen zeigen die
Amine Tributylamin und Tridodecylamin, deren logP bei 4,6 und 16,24 liegen, keinen Einfluss auf die
Wachstumsraten der drei untersuchten Stdmme. Tripropylamin, hemmt ebenfalls bei keinem der
untersuchten Stamme vollstdndig das Wachstum. Die Raten sind allerdings mit 10 - 70 %
unterschiedlich stark reduziert. Trioctylamin und die Isoform Triisooctylamin zeigen fir S. cerevisiae und
E. coli hohe, lediglich um etwa 25 % verminderte Wachstumsraten. Trihexylamin ermdglicht nur im Fall
von E. coli ein um 55 % vermindertes Wachstum und hemmt die beiden anderen Stamme vollstandig.
Auch die anderen tertidaren Amine Tripentylamin, Methyldioctylamin, Methyldidecylamin und
Dimethyldodecylamin hemmen komplett das Wachstum aller drei Stamme.

Zusammenfassend lasst sich feststellen, dass lediglich Tributylamin und Tridodecylamin flr
S. cerevisiae, E. coliund C. glutamicum vollstandig biokompatibel sind. Insgesamt zeigen tertiare Amine
die meisten teilweise oder komplett biokompatiblen Amine. Primare und sekundare Amine verhindern in
nahezu allen Féllen das Wachstum vollstdndig oder hemmen es stark. Dies korreliert mit den
Literaturdaten zur Biokompatibilitdt von Aminen, die besagen, dass bereits sehr geringe
Konzentrationen toxisch flr Zellen sind (Frieling und Schigerl 1999).

Der Verteilungskoeffizient logP der Amine (vgl. Tabelle 12-10 im Anhang) und die gemessene
Biokompatibilitat zeigen keinen eindeutigen Zusammenhang. Alle Amine, die nur zu einer geringen oder
keiner Wachstumshemmung flihren, zeichnen sich zwar durch einen hohen logP aus. Allerdings sind
nicht alle Amine mit einem hohen logP auch biokompatibel, wie die Amine Dihexylamin, Diisooctylamin,

Trihexylamin und Methyldioctylamin zeigen.

Da die eingesetzten Reaktivextraktionssysteme neben Aminen auch aus Ldsungsmitteln bestehen,
wurden ebenfalls die Wachstumsraten bei Zugabe des jeweiligen Lésungsmittels bestimmt. Auch bei
den eingesetzten Losungsmitteln kam es dabei je nach Art zu starken Einfllissen auf das Wachstum der

Stadmme.

In Abbildung 5-10 ist deutlich zu sehen, dass Alkohole in nahezu allen Fallen das Wachstum von
S. cerevisiae, E. coli und C. glutamicum vollstandig hemmen. Nur die langkettigeren Alkohole 1-Decanol

und 1-Dodecanol, deren logP Uber 4,0 liegt, zeigen fur Hefe und E. coli verminderte Wachstumsraten.
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Abbildung 5-10:  Wachstumsraten in % des normalen Wachstums von Saccharomyces cerevisiae W,
Escherichia coli B und Corynebacterium glutamicum B bei Vorlage von Ldsungsmittel
(polar-protisch, polar-aprotisch, unpolar) bis zur Léslichkeitsgrenze + 10 % im Uberschuss
zum Kulturmedium im Schiittelkolben. Zusatzlich dargestellt ist der logP O.

Auch andere polare Losungsmittel, wie Methylisobutylketon (MIBK), hemmen das Wachstum aller drei
Stamme vollstandig, was mit dem niedrigen logP von 1,31 korreliert. Diisobutylketon (DIBK) mit einem
logP von 2,56 senkt die Wachstumsrate im Fall von E. coli um 65 % und im Fall von C. glutamicum um
10 %. Genau gegenteilig verhalten sich die Alkane. Hier ist fur alle drei untersuchten Stamme
Wachstum mit hohen Raten beobachtbar. Saccharomyces cerevisiae zeigt bei Vorhandensein von
Alkanen in allen Fallen unverandertes Wachstum, E. coli zwischen 78 - 85 % und C. glutamicum
zwischen 79 - 95 %. Fr alle drei Stamme lassen sich hier die hochsten Wachstumsraten mit Kerosin
(Stoffgemisch aus n-Decan bis n-Hexadecan) erzielen. Das Losungsmittel Toluol zeigt vergleichbar zu
den anderen unpolaren Losungsmitteln ebenfalls keinen negativen Einfluss auf das Wachstum der
Stdmme. Auch flr unpolare Losungsmittel korrelieren die Ergebnisse mit dem logP. Auler flr n-Pentan
mit 3,39 und Toluol mit 2,65 liegen die Verteilungskoeffizienten tber 4,0.

Auch hier lassen sich die Literaturdaten zur Biokompatibilitdt von Ldsungsmitteln bestatigen. Mit
abnehmender Polaritat des Losungsmittels steigt die Biokompatibilitdt und Lésungsmittel mit einem logP
Uber 4,0 (vgl. Tabelle 12-10 im Anhang) zeigen eine gute Biokompatibilitat (Vermue et al. 1993).
Dementsprechend eignen sich die unpolaren Alkane am besten fur einen spateren
Aufarbeitungsprozess mit Rickflihrung des abgereicherten Fermentationstiberstands.
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5.3 Identifikation geeigneter Reaktivextraktionssysteme

Nach der Charakterisierung der Extraktionsbedingungen und der Identifikation geeigneter
wasserunloslicher Amine und LOsungsmittel, war die Evaluierung von Reaktivextraktionssystemen
notwendig, die hohe Extraktionsausbeuten fur Bernsteinsaure liefern. Hierfir wurden primare,
sekundare und tertiare, sowie Alkylamine (aliphatischer Rest) und Arylamine (aromatischer Rest)
miteinander verglichen. Bei den Losungsmitteln wurden sowohl polare (protische und aprotische) als
auch unpolare Loésungsmittel untersucht. Unter protischen Losungsmitteln sind dabei Stoffe zu
verstehen, die ein Proton abspalten konnen. Aprotische sind dementsprechend keine Protonen-
donatoren. Insgesamt wurden drei Auswahlprifverfahren mit unterschiedlicher Zielsetzung
durchgefuhrt:

. Einfache Reaktivextraktionssysteme (ein Amin + ein Losungsmittel)
=  Komplexe Reaktivextraktionssysteme (zwei Amine + zwei Losungsmittel)

. Biokompatible Reaktivextraktionssysteme (biokompatible Amine + biokompatible Losungsmittel)

5.3.1 Einfache Reaktivextraktionssysteme

In einem ersten Auswahlprufverfahren wurden einfache Reaktivextraktionssysteme, bestehend aus
einem Amin und einem Losungsmittel, gesucht. Hierflr wurden die Amine mit einer Konzentration von
1,0 mol kg-' Losungsmittel fur die Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsdure mit einem pH von 2,3
eingesetzt. Die Extraktion erfolgte in den meisten Fallen im Dreifachansatz fir 10 min bei 30 Hz in der
Schwingmuhle. Die Ergebnisse sind im Folgenden nach der Art der eingesetzten Losungsmittel (siehe

Tabelle 12-10 im Anhang) wie folgt gegliedert:

= polar-protisch (Protonenabgabe moglich)
= polar-aprotisch (keine Protonenabgabe mdglich)

. unpolar



Reaktivextraktion von Bernsteinsaure 97

Polar-protische Losungsmittel

Zu den polar-protischen Losungsmitteln gehoren Alkohole, wie 1-Butanol, 1-Hexanol, 1-Octanol,
2-Octanol, 1-Decanol und 1-Dodecanol. Diese Losungsmittel sind in der Lage ein Proton abzuspalten.
Die Extraktionsausbeuten solcher protischen Losungsmittel in Kombination mit tertidren aliphatischen

Aminen sind in Abbildung 5-11 dargestellt.
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Abbildung 5-11:  Extraktionsausbeuten tertidrer Amine in den polar-protischen Losungsmitteln 1-Butanol H,
1-Hexanol B, 1-Octanol E, 1-Decanol O und 1-Dodecanol &. Extraktion von 0,5 molarer
Bernsteinsaureldésung (pH 2,3) in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir
10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg-' Losungsmittel.

Mit zunehmender Kettenlange der eingesetzten Alkohole sinkt die Extraktionsausbeute der
Reaktivextraktionssysteme. Grund hierflir ist die mit zunehmender Kettenlange schlechter werdende
Solvatisierungsfahigkeit und die geringere Ausbildung von Wasserstoffbriickenbindungen mit den
Bernsteinsaure-Amin-Komplexen. Ebenfalls beobachtbar ist eine Erhéhung der Extraktionsausbeute mit
zunehmender Kohlenstoffanzahl der aliphatischen Reste der Amine. Wahrend bei Tripropylamin (drei
Kohlenstoffe) maximale Ausbeuten von 11,7 - 35,6 % mdglich sind, erreichen Reaktivextraktions-
systeme mit Aminen wie Trihexylamin (sechs Kohlenstoffe) oder Trioctylamin (acht Kohlenstoffe)
Ausbeuten von dber 90 %. Grund hierflir ist die zunehmende Basizitat tertidrer Amine mit zunehmender
Kettenldnge. Die hochsten Ausbeuten lassen sich hier jedoch mit 77,7 - 95,5 % mit Trihexylamin und
nicht mit den langerketteigen Aminen Trioctylamin oder Tridodecylamin erreichen. Diese Amine kénnen
Bernsteinsaure zwar ebenfalls sehr gut an der Phasengrenzflache binden, sind aber auf Grund ihrer
Kettenlange schlechter zu solvatisieren als Amin-Saure-Komplexe mit Trihexylamin. Dies zeigt sich zum
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Einen an niedrigeren Ausbeuten und zum Anderen am Auftreten von starker Aggregatbildung (keine

Ausbeuten ermittelbar), wie im Fall von Tridodecylamin in Kombination mit 1-Butanol oder 1-Dodecanol.

Ahnlich verhalten sich sekundére Amine wie Dibutylamin, Dihexylamin oder Dioctylamin in protischen

Lésungsmitteln, wie in Abbildung 5-12 dargestellt.
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Abbildung 5-12:  Extraktionsausbeuten sekundarer Amine in den polar-protischen L&sungsmitteln
1-Butanol M, 1-Hexanol B, 1-Octanol E, 1-Decanol I und 1-Dodecanol E. Extraktion von
0,5 molarer Bernsteinsaureldsung (pH 2,3) in der Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen
bei 30 Hz fiir 10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg-' Lésungsmittel.

Auch hier sinkt die Extraktionsausbeute mit zunehmender Kettenlange des Alkohols und steigt mit
zunehmender Kettenlange der aliphatischen Reste der Amine. Da sekundare Amine nur zwei lange
Seitenketten besitzen und nicht wie tertidare Amine drei, spielen hier sterische Effekte bei der
Solvatisierung der Saure-Amin-Komplexe eine deutlich geringere Rolle. Die hochsten Ausbeuten von
bis zu 95,0 % lassen sich deshalb mit dem Amin mit den langsten Seitenketten (hier: Dioctylamin)

erzielen.
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Vergleicht man die Extraktionsausbeute fur Bernsteinsaure mit primaren, sekundaren und tertiaren
Aminen mit gleicher Kettenlange in Alkoholen, ist wie in Abbildung 5-13 dargestellt, die hdochste

Ausbeute mit sekundaren oder tertiaren Aminen zu erzielen.
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Abbildung 5-13:  Vergleich der Extraktionsausbeuten primarer, sekundarer und tertidrer Amine in den polar-
protischen Ldsungsmitteln 1-Butanol M, 1-Hexanol B, 1-Octanol @, 1-Decanol [J und
1-Dodecanol E. Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsaureldsung (pH 2,3) in der
Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir 10 min. Eingesetzte Amin-
konzentration 1,0 mol kg-' Lésungsmittel.

Primare Amine wie Octylamin haben eine deutlich niedrigere Basizitat als sekundére und tertiare Amine
und flhren deshalb zu niedrigeren Ausbeuten. Wie bereits beschrieben ist Trioctylamin mit Ausbeuten
von 72,4 - 91,1 % auf Grund sterischer Effekte bei der Solvatisierung schlechter fir die Saureextraktion
geeignet als Dioctylamin mit 78,1 - 95,0 %. Auch hier ist wieder zu erkennen, dass die Ausbeute mit
steigender Kettenlange des Alkohols sinkt. Einzige Ausnahme ist Octylamin in 1-Butanol. Hier waren die
wassrige und die organische Phase komplett ineinander mischbar, weshalb kein Wert fur die Ausbeute
angegeben werden konnte.
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In einem weiteren Teilexperiment wurde untersucht, ob ein Unterschied in der Hohe der Ausbeute
zwischen Dioctylamin und Trioctylamin und deren Isoformen Diisooctylamin und Triisooctylamin
besteht. Gezeigt werden sollte, ob es auf Grund der unterschiedlichen Struktur der Amine zu sterischen
Effekten kommt, die die Hohe der Extraktionsausbeute beeinflussen. Die Ergebnisse des Experiments
sind in Abbildung 5-14 dargestellt.

100
o0 HiFE i
80 | — =
70
60 -
50 H
40 H
30 1 H
20 1 -
10 - H
O,

Extraktionsausbeute, %

Dioctylamin Diisooctylamin Trioctylamin Triisooctylamin

Abbildung 5-14:  Einfluss sterischer Effekte bei der Extraktion mit Dioctylamin und Trioctylamin im Vergleich
zu den Isoformen Diisooctylamin und Triisooctylamin in den polar-protischen Lésungsmitteln
1-Butanol M, 1-Hexanol B, 1-Octanol E, 1-Decanol (I und 1-Dodecanol E. Extraktion von
0,5 molarer Bernsteinsaureldsung (pH 2,3) in der Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen
bei 30 Hz flir 10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg'* Losungsmittel.

Bei den sekundaren Aminen zeigt die Isoform (Diisooctylamin) in allen Alkoholen mit 87,4 - 95,2 %
hohere Ausbeuten als das unverzweigte Amin (Dioctylamin) mit 78,1 - 95,0 %. Die Solvatisierung erfolgt
hier auf Grund der Verzweigung einfacher als im unverzweigten langgestreckten Molekiil.
Diisooctylamin erzielt auch mit langkettigen Alkoholen deutlich hdhere Ausbeuten als die anderen hier
gezeigten Amine. Bei den tertidren Aminen Triisooctylamin und Trioctylamin in den Alkoholen 1-Butanol
bis 1-Dodecanol I&sst sich kein signifikanter Unterschied in der Ausbeute erkennen. Die Ausbeuten
liegen je nach eingesetztem Lésungsmittel fur beide Amine zwischen 70,0 - 91,2 %. Insgesamt zeigen
tertiare Amine auch hier niedrigere Ausbeuten als sekundare Amine, da die Solvatisierung der
entstehenden Komplexe durch den hohen Alkylierungsgrad der tertiaren Amine erschwert wird. Dies ist
auch der Grund warum die Kettenlange der eingesetzten Alkohole mehr Einfluss bei
Reaktivextraktionssystemen mit tertidren Aminen als bei sekundéren zeigt.
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Zusatzlich zu den Isoformen einiger Amine wurden sterische Effekte bei der Extraktion von

Bernsteinsaure mit tertiaren Aminen mit unterschiedlich langen Seitenketten untersucht.

Wie in Abbildung 5-15 dargestellt, zeigen tertidre Amine, wie Methyldioctylamin und Methyldidecylamin,
mit einer Methylgruppe und zwei Seitenketten mit acht oder zehn Kohlenstoffatomen héhere Ausbeuten

als die korrespondierenden Amine mit drei langen Seitenketten.
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Abbildung 5-15:  Sterische Effekte bei der Extraktion mit tertidrer Amine mit unterschiedlich langen
Seitenketten in den polar-protischen Losungsmitteln 1-Butanol B, 1-Hexanol B,
1-Octanol M, 1-Decanol LI und 1-Dodecanol E. Extraktion von 0,5 molarer Bernstein-
saureldsung (pH 2,3) in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir 10 min.
Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg-* Lésungsmittel.

Der Grund hierflr ist ebenfalls die bessere Solvatisierung der Komplexe durch geringere sterische
Effekte. Bei langkettigen Alkoholen als Losungsmittel flhrten diese Amine jedoch zu einer starken
Aggregatbildung. Dimethyldodecylamin, ein Amin mit zwei Methylgruppen, zeigt deutlich niedrigere
Ausbeuten, da die Basizitat im Vergleich zu Aminen mit mehreren langen Seitenketten stark vermindert
ist. Auch hier kam es haufig zu einer Aggregatbildung der Dimethyldodecylamin-Bernsteinsaure-

Komplexe, weshalb keine Ausbeuten bestimmt werden konnten.
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In einem weiteren Teilexperiment wurde der Unterschied zwischen Dihexylamin, einem Alkylamin, und
Diphenylamin, einem Arylamin, untersucht. Beide Amine gehdren zu den sekundaren Aminen, bestehen

aus zwolf Kohlenstoffatomen, mit je sechs Atomen pro Seitenkette oder Ring.
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Abbildung 5-16:  Vergleich der Extraktionsausbeuten eines sekundaren Alkylamins (Dihexylamin) und eines
sekundéaren Arylamins (Diphenylamin) in den polar-protischen Losungsmitteln 1-Butanol I,
1-Hexanol B, 1-Octanol E, 1-Decanol O und 1-Dodecanol &. Extraktion von 0,5 molarer
Bernsteinsaurelésung (pH 2,3) in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir
10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg-' Losungsmittel.

Obwohl sich die Amine in ihrer Atomanzahl und ihrem Alkylierungsgrad nicht unterscheiden, ist wie in
Abbildung 5-16 zu sehen, die Extraktionsausbeute mit Reaktivextraktionssystemen bestehend aus
einem Alkohol und Diphenylamin signifikant schlechter als mit Dihexylamin.

Es lassen sich maximal Ausbeuten zwischen 8 - 50 % je nach Alkohol erzielen. Grund hierflr ist die
geringere Basizitat des Arylamins (siehe Punkt 3.5.2), auf Grund von Resonanzeffekten im Molekul.
Dementsprechend eignen sich Alkylamine deutlich besser fur eine Extraktion von Bernsteinsaure als

Arylamine.
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Wurden bisher die Extraktionsausbeuten der verschiedenen Amingruppen in Alkoholen gezeigt, soll nun
Augenmerk auf unterschiedlich verzweigte Alkohole gelegt werden. Hierfiir sind in Abbildung 5-17 die

Ausbeuten flr primare, sekundare und tertiare Amine in 1-Octanol und 2-Octanol dargestellt.
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Abbildung 5-17:  Einfluss sterischer Effekte von Losungsmittel-Isoformen bei der Extraktion mit priméren,
sekundaren und tertidren Aminen in den polar-protischen Losungsmitteln 1-Octanol B oder
2-Octanol B. Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsdureldsung (pH 2,3) in der Schwingmiihle
in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir 10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg

Lésungsmittel.

1-Octanol und 2-Octanol zeigen in allen Reaktivextraktionssystemen sehr ahnliche Ausbeuten.
2-Octanol liegt dabei im Durchschnitt um 5,4 % niedriger als Reaktivextraktionssysteme mit 1-Octanol.
Grund hierfur ist die etwas geringere Polaritat des verzweigten Alkohols. Die Ergebnisse korrelieren mit

den von Wojtech und Mayer 1985 gemachten Beobachtungen.



104 Reaktivextraktion von Bernsteinsaure

Polar-aprotische Losungsmittel

Nach der Untersuchung von Alkoholen wurde Methylisobutylketon in Kombination mit primaren,
sekundaren und tertidaren Aminen untersucht. Dieses Losungsmittel ist ebenfalls polar, kann jedoch

keine Protonen abspalten.
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Abbildung 5-18:  Extraktionsausbeuten primarer, sekundarer und tertidrer Amine im polar-aprotischen
Lésungsmittel Methylisobutylketon. Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsaurelésung (pH 2,3)
in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir 10 min. Eingesetzte
Aminkonzentration 1,0 mol kg-'.

Vergleicht man, wie in Abbildung 5-18 dargestellt, die Reaktivextraktionssysteme bestehend aus
Methylisobutylketon und den Aminen Octylamin, Dioctylamin und Trioctylamin, so ist ein Anstieg der
Extraktionsausbeute flir Bernsteinsaure mit zunehmender Anzahl der aliphatischen Seitenketten der
Amine beobachtbar. Wahrend das Reaktivextraktionssystem mit Octylamin nur 24,8 % Ausbeute erzielt,
sind es bei Dioctylamin 73,4 % und bei Trioctylamin 88,3 %. Bei den Reaktivextraktionssystemen mit
tertiaren Aminen ist die maximale Ausbeute bei Trihexylamin mit 90,0 % erreicht. Langkettigere Amine,
wie Trioctylamin und Tridodecylamin, zeigen hier ebenfalls auf Grund ihrer schlechteren
Solvatisierbarkeit niedrigere Ausbeuten als Trihexylamin. Die Isoformen Diisooctylamin und
Triisooctylamin zeigen ahnliches Verhalten in Methylisobutylketon wie in Alkoholen. Diisooctylamin liegt
um 8 % hoher als Dioctylamin und Triisooctylamin um 5 % niedriger als das unverzweigte Trioctylamin.
Das Arylamin Diphenylamin zeigt auf Grund seiner niedrigen Basizitdt in Kombination mit

Methylisobutylketon ebenfalls nur sehr geringe Ausbeuten von 15,6 %.
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Unpolare Losungsmittel (Inert)

Neben aktiven Losungsmitteln wurden auch unpolare Losungsmittel, wie Alkane, untersucht. In
Abbildung 5-19 sind die Extraktionsausbeuten der tertiaren Amine mit n-Pentan, n-Hexan, n-Heptan,

n-Decan, n-Dodecan und Kerosin (Gemisch aus Decan bis Hexadecan) als Losungsmittel dargestellt.
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Abbildung 5-19:  Extraktionsausbeuten tertidrer Amine in den unpolaren Ldsungsmitteln n-Pentan W,
n-Hexan B, n-Heptan @, n-Decan [J, n-Dodecan B und Kerosin M. Extraktion von 0,5
molarer Bernsteinsaureldsung (pH 2,3) in der Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei
30 Hz flr 10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg™ Losungsmittel.

Anders als bei polaren Lésungsmitteln ist hierbei keine Steigerung der Extraktionsausbeute mit
zunehmender Lange der Seitenketten der Amine feststellbar. Insgesamt liegen die Ausbeuten aller
tertidren Amine in Alkanen mit 2,8 - 27,5 % sehr niedrig. Ausnahme ist Trihexylamin, mit dem h6here
Ausbeuten von 26,6 - 42,2 % erzielt werden kdnnen. Grund fir die insgesamt niedrigen Ausbeuten ist
die geringere Solvatisierung der polaren Amin-Saure-Komplexe mit den unpolaren Alkanen. Tendenziell
zeigen kurzkettige Alkane, wie n-Pentan oder n-Hexan, in Kombination mit tertidren Aminen die
hochsten Ausbeuten. Ausnahme sind auch hier die Reaktivextraktionssysteme mit Trihexylamin, bei
denen die Ausbeuten mit zunehmender Anzahl an Kohlenstoffen der Alkane steigen. Vergleicht man die
erzielbaren Extraktionsausbeuten tertiarer Amine in Alkanen mit den Ausbeuten in Alkoholen
(vgl. Abbildung 5-11), ist ein Riickgang von bis tber 40 % erkennbar.
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Etwas anders verhalten sich sekundare Amine in inerten Losungsmitteln, was in Abbildung 5-20 zu

sehen ist.

100
90
80
70 — T

40
30

A En
0 - o

Dibutylamin Dihexylamin Dioctylamin

Extraktionsausbeute, %
S 3
-
—H
H
7
H

=

7

Abbildung 5-20:  Extraktionsausbeuten sekundérer Amine in den unpolaren Lésungsmitteln n-Pentan W,
n-Hexan B, n-Heptan M, n-Decan [, n-Dodecan und Kerosin M. Extraktion von
0,5 molarer Bernsteinsaureldsung (pH 2,3) in der Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen
bei 30 Hz flir 10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg'* Losungsmittel.

Hier ist eine Zunahme der Extraktionsausbeute flir Bernsteinsaure mit zunehmender Kettenlange der
Amine beobachtbar. Dibutylamin als Reaktivkomponente zeigt auf Grund der geringen Basizitat nur
sehr geringe Ausbeuten von 8,3 - 15,5 %. Die langerkettigen Amine Dihexylamin und Dioctylamin liegen
mit 52,9 - 78,6 % und 54,3 - 59,5 % Ausbeute, je nach eingesetztem inerten Losungsmittel deutlich
hoher als Dibutylamin und die in Abbildung 5-19 dargestellten tertidren Amine. Dies I&sst sich, wie
bereits zuvor geschildert, auf eine bessere Solvatisierung der sekundaren Saure-Amin-Komplexe
zurtickfhren. Insgesamt liegen die erzielbaren Extraktionsausbeuten sekundérer Amine in Alkanen
jedoch um 10 - 30 % niedriger als in polaren Losungsmitteln (vgl. Abbildung 5-12). Grund hierfur ist die
insgesamt schlechte Solvatisierungsfahigkeit der unpolaren Alkane.
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Vergleicht man Octylamin, Dioctylamin und Trioctylamin (Abbildung 5-21) als Reaktivkomponente so ist

dieser Effekt nochmals deutlich zu sehen.
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Abbildung 5-21:  Vergleich der Extraktionsausbeuten primarer, sekundarer und tertidrer Amine in den
unpolaren Losungsmitteln n-Pentan M, n-Hexan B, n-Heptan @, n-Decan U, n-Dodecan
und Kerosin R. Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsiureldsung (pH 2,3) in der
Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir 10 min. Eingesetzte Amin-
konzentration 1,0 mol kg-' Losungsmittel.

Reaktivextraktionssysteme mit Trioctylamin zeigen niedrigere Ausbeuten als Reaktivextraktionssysteme
mit einem sekundéren Amin. Grund hierfir ist die schlechtere Solvatisierbarkeit der tertidren Amine und
die insgesamt geringe Solvatisierungsfahigkeit von Alkanen. Die Reaktivextraktionssysteme mit
Octylamin, einem primaren Amin, zeigen niedrige Ausbeuten, da Octylamin auf Grund seiner geringen
Basizitat eine ungeeignete Reaktivkomponente ist. Am besten geeignet ist eine Kombination von
sekundaren Aminen, wie Dioctylamin, mit Alkanen. Jedoch liegt auch diese mit 56,2 - 59,5 % Ausbeute

deutlich niedriger als eine Kombination von Dioctylamin mit Alkoholen (vgl. Abbildung 5-13).
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Neben der Untersuchung primarer, sekundarer und tertidarer Amine wurden auch hier Dioctylamin und

Trioctylamin im Vergleich zu ihren Isoformen untersucht.
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Abbildung 5-22:  Einfluss sterischer Effekte bei der Extraktion mit Dioctylamin und Trioctylamin im Vergleich
zu den Isoformen Diisooctylamin und Triisooctylamin in den unpolaren Lésungsmitteln
n-Pentan M, n-Hexan B, n-Heptan M, n-Decan [, n-Dodecan und Kerosin M.
Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsdurelésung (pH 2,3) in der Schwingmihle in
1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir 10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg
Lésungsmittel.

Wie in Abbildung 5-22 dargestellt, zeigen Reaktivextraktionssysteme mit Trioctylamin und
Triisooctylamin in Alkanen sehr @hnlichen Extraktionsausbeuten fur Bernsteinsaure. Insgesamt sind die
Ausbeuten jedoch mit maximal 36,6 % niedrig. Reaktivextraktionssysteme mit Diisooctylamin sind im
Vergleich zum unverzweigten Dioctylamin deutlich effizienter. Mit diesem Diisooctylamin lassen sich
Ausbeuten zwischen 80,4 - 93,8 % erzielen. Das Amin Iasst sich auf Grund seiner Verzweigung auch
hier besser durch Alkane solvatisieren als die anderen drei Amine. Insgesamt liegen die Ausbeuten von
Diisooctylamin in unpolaren Losungsmitteln, wie Alkanen, mit 80,4 - 93,8 % damit annahernd so hoch
wie in polaren Losungsmittein (Alkohole, vgl. Abbildung 5-14) mit 87,4 - 95,2 %.
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Auch bei den Reaktivextraktionssystemen mit unpolaren Losungsmitteln wurden tertidre Amine mit

unterschiedlichen Seitenketten untersucht. Die Ergebnisse sind in Abbildung 5-23 dargestellt.
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Abbildung 5-23:  Sterische Effekte bei der Extraktion mit tertidrer Amine mit unterschiedlich langen
Seitenketten in den unpolaren Lésungsmitteln n-Pentan B, n-Hexan H, n-Heptan |,
n-Decan U, n-Dodecan B und Kerosin R. Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsaureldsung
(pH 2,3) in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir 10 min. Eingesetzte
Aminkonzentration 1,0 mol kg Losungsmittel.

Die Amine Methyldidecylamin, Methyldioctylamin  und Dimethyldodecylamin  zeigen sehr
unterschiedliche Ausbeuten in Alkanen. Reaktivextraktionssysteme mit dem einfach methylierten
Methyldioctylamin erzielen bis zu 70,7 % Ausbeute. Dieses Amin I&sst sich ebenfalls gut solvatisieren,
besitzt jedoch eine hdhere Basizitat als das korrespondierende sekundére Dioctylamin, weshalb die
Ausbeuten hoher sind. Lediglich in Kombination mit n-Pentan trat eine Aggregatbildung auf. Die
maximale Ausbeute von Methyldidecylamin in n-Hexan liegt bei 17,0 %. In allen anderen Alkanen zeigte
sich auf Grund der geringen Solvatisierung der Komplexe starke Aggregatbildung, weshalb keine
Ausbeuten ermittelt werden konnten. Reaktivextraktionssysteme mit Dimethyldodecylamin liegen mit
Extraktionsausbeuten von bis zu 24,9 % ebenfalls niedrig. Dieses Amin besitzt zwar eine mit zwolf
Kohlenstoffatomen sehr lange Seitenkette, kann aber auf Grund der zwei Methylgruppen noch in
geringem Umfang solvatisiert werden. Die Kombination mit n-Hexan flihrte dennoch zu starken

Aggregaten, weshalb eine Bestimmung der Ausbeute auch hier nicht moglich war.
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In einem letzten Teilexperiment wurden auch hier die Amine Dihexylamin (Alkylamin) und Diphenylamin

(Arylamin) in Alkanen untersucht.

100

90
80
70
50 I - .
50 L]
40 -
30 -
20

o N

Dihexylamin Diphenylamin

Extraktionsausbeute, %

Abbildung 5-24:  Vergleich der Extraktionsausbeuten eines sekundaren Alkylamine (Dihexylamin) und eines
sekundaren Arylamine (Diphenylamin) in den unpolaren Losungsmitteln n-Pentan W,
n-Hexan E, n-Heptan M, n-Decan [, n-Dodecan und Kerosin M. Extraktion von
0,5 molarer Bernsteinsaureldsung (pH 2,3) in der Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen
bei 30 Hz fiir 10 min. Eingesetzte Aminkonzentration 1,0 mol kg-' Lésungsmittel.

Hier zeigte sich, wie auch schon bei den Alkoholen (vgl. Abbildung 5-16), dass Diphenylamin in Alkanen
signifikant geringere Ausbeuten liefert als Dihexylamin, obwohl beide Amine die gleiche
Kohlenstoffanzahl besitzen. Diphenylamin, ein Aromat, hat eine deutlich geringere Basizitat und eignet

sich deshalb nur schlecht als Reaktivkomponente.
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Zu den unpolaren Losungsmitteln wird neben den Alkanen auch Toluol gezahlt. Wie in Abbildung 5-25
dargestellt, zeigt Toluol in Reaktivextraktionssystemen mit den sekundaren Aminen Dihexylamin und
Dioctylamin mit 59,5 % und 61,8 % sowie Dibutylamin mit 11,6 % &hnlich hohe Ausbeuten wie die

Kombination aus diesen Aminen mit Alkanen.
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Abbildung 5-25:  Extraktionsausbeuten primarer, sekundérer und tertidrer Amine im unpolaren aromatischen
Lésungsmittel Toluol. Extraktion von 0,5 molarer Bernsteinsaurelosung (pH 2,3) in der
Schwingmihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir 10 min. Eingesetzte Amin-
konzentration 1,0 mol kg

Auch hier nimmt die Extraktionsausbeute mit zunehmendem Alkylierungsgrad der Amine zu. Die
Ausbeuten mit tertidren Aminen liegen mit maximal 49,2 % niedriger als mit den vergleichbaren
sekundaren Aminen. Insgesamt lassen sich Komplexe aus Bernsteinsaure und sekundaren Aminen
besser solvatisieren als Komplexe mit tertiaren Aminen, wie bereits in Punkt 3.5.2 beschrieben. Auch
das Arylamin Diphenylamin zeigt hier, wie in allen anderen untersuchten Ldsungsmitteln, deutlich
niedrigere Ausbeuten als das vergleichbare Dihexylamin. Die Isoformen Diisooctylamin und
Triisooctylamin flihrten in Kombination mit Toluol zu einer starken Aggregatbildung, weshalb hier keine

Werte angegeben werden konnten.

Alle untersuchten einfachen Reaktivextraktionssysteme sind zusammen mit ihren Extraktionsausbeuten

im Anhang in Tabelle 12-11 nochmals zusammengefasst.
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Zusammenfassend kann festgehalten werden, dass polar-protische Losungsmittel, wie Alkohole, die
besten Losungsmittel fir die Reaktivextraktion von Bernsteinsaure darstellen, da sie die groRte
Solvatisierungsfahigkeit besitzen. Sie sind in der Lage mit den Amin-Bernsteinsaure-Komplexen
Wasserstoffbriicken auszubilden und die Komplexe so zu stabilisieren. Alkohole eignen sich vor allem in
Kombination mit langkettigen sekundaren und tertiaren Aminen mit einer Kettenlange von sechs bis
acht Kohlenstoffatomen fiir die Extraktion von Bernsteinsaure. Die maximalen Ausbeuten liegen bei
diesen Reaktivextraktionssystemen mit Trihexylamin und Diisooctylamin bei bis zu 95 %.
Polar-aprotische Losungsmittel wie Methylisobutylketon zeigen ahnlich hohe Ausbeuten wie Alkohole,
da sie auf Grund ihrer Polaritat gute Solvatisierungsmedien fiir die polaren Amin-S&ure-Komplexe sind.
Auch hier lassen sich die hochsten Extraktionsausbeuten mit langkettigen sekundaren und tertiaren
Aminen (Cs — Csg) erreichen. Das Maximum von 90 % kann ebenfalls mit Trihexylamin erzielt werden.
Unpolare (inerte) Losungsmittel, wie Alkane und Toluol, zeigen nur sehr geringe Extraktionsausbeuten,
da sie auf Grund ihrer unpolaren Eigenschaften die polaren Komplexe nur schlecht solvatisieren
konnen. Hier sind lediglich sekundére Amine geeignete Reaktivkomponenten, da diese eine hohere
Basizitat als primare Amine besitzen, gleichzeitig jedoch auch besser solvatisiert werden konnen als
tertiare Amine. Die hochsten Ausbeuten von bis zu 93 % lassen sich hier mit Diisooctylamin erzielen.
Ein Vergleich der experimentell ermittelten Daten mit den in der Literatur (in Punkt 3.5.2) beschriebenen
Tendenzen bestatigt, dass die Zunahme der Extraktionsausbeute mit zunehmendem Alkylierungsgrad
und steigender Kettenlange der Amine (< sechs Kohlenstoffatome) korreliert. Bei der Extraktion von
Bernsteinsaure mit Alkoholen sind die maximalen Extraktionsausbeuten, wie erwartet, abhangig vom
Alkylierungsgrad der Amine und von sterischen Effekten bei der Solvatisierung und folgen der
Reihenfolge primar < sekundar > tertidr. Bei der Kombination von Aminen mit weniger polaren
Lésungsmitteln wie Ketone und Alkane war auf Grund von Literaturdaten ein Anstieg der
Extraktionsausbeuten mit zunehmendem Alkylierungsgrad analog zur Polaritdt reiner Amine
(primér < sekundar < tertiar) zu erwarten. Fur Methylisobutylketon konnte dies bestatigt werden.

In Alkanen verhielten sich die Extraktionsausbeuten mit Aminen jedoch anders als erwartet. Sowohl
Reaktivextraktionssysteme mit primaren als auch tertiaren Aminen zeigten nur sehr geringe Ausbeuten
fur Bernsteinsaure. Lediglich mit sekundaren Aminen konnte hier eine effiziente Isolierung der Saure
erzielt werden. Die Ausbeuten folgen dementsprechend der Reihenfolge primar = tertiar < sekundar.
Grunde fir diese Reihenfolge sind die geringe Basizitat von primaren Aminen und die schlechte
Solvatisierungsfahigkeit von Alkanen sowie die geringe Solvatisierung von tertiaren Aminen durch
sterische Effekte.

Obwohl eine Vielzahl einfacher effizienter Reaktivextraktionssysteme identifiziert werden konnte

mussen hier zwei Einschrankungen gemacht werden.
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In vielen der untersuchten Reaktivextraktionssysteme trat eine Aggregatbildung auf. Die Starke der
Aggregate variierte dabei zwischen leichten Aggregaten an der Phasengrenzflache und einer
kompletten Komplexierung beider vorhandenen Phasen. In Abbildung 5-26 ist das Auftreten und die

Starke der Aggregatbildung fir die einfachen untersuchten Reaktivextraktionssysteme schematisch

dargestellt.
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Abbildung 5-26: Vorkommen und Stérke von Aggregaten bei der Extraktion mit einfachen
Reaktivextraktionssystemen. Weill entspricht keiner Aggregatbildung, schwarz starker
Aggregatbildung - C e — +

Stark zur Aggregatbildung neigten vor allem Reaktivextraktionssysteme bestehend aus Alkanen und
langerkettigen sekundaren und tertidren Aminen. Die Starke der Aggregatbildung stieg dabei mit
zunehmender Kettenlange der Alkane. Wahrend bei n-Pentan teilweise nur leichte Aggregatbildung
auftrat war diese bei Kerosin sehr stark. Dass vor allem die Kombinationen aus unpolaren
Lésungsmitteln und langkettigen sekundaren und tertidren Aminen zu Aggregaten fiihrten, korreliert mit

den bereits von der Arbeitsgruppe von Tamada und King (1990b) gezeigten Daten. Grund hierfr ist die
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geringe Solvatisierungsfahigkeit der Alkane und die schlechte Solvatisierbarkeit der Amin-Saure-
Komplexe bestehend aus langkettigen Aminen.

Auch langkettige Alkohole flihrten in Kombination mit langkettigen (mindestens acht Kohlenstoffatome)
Aminen zu Aggregaten. Diese waren allerdings deutlich weniger stark ausgeprégt als bei den Alkanen.
Kurzkettige Alkohole waren hingegen in der Lage nahezu alle untersuchten Amine in ihrer Komplexform
mit der Bernsteinsaure zu solvatisieren.

Methylisobutylketon zeigte ebenfalls nur wenig Aggregatbildung in Kombination mit den tertiaren
Aminen Tridodecylamin und Methyldidecylamin. Etwas starkere Aggregatbildung trat bei den
Reaktivextraktionssystemen aus dem Keton mit sekundaren Aminen auf. Nur Dibutylamin,
Diphenylamin und das primére Amin Octylamin lieferten hier eine Extraktion ohne Aggregate.
Unabhangig vom Losungsmittel neigten tertidre und sekundare unverzweigte Amine ab einer
Kettenlange von acht Kohlenstoffatomen zu Aggregaten. Kurzkettigere sekundére und tertiare Amine
genauso wie das primare Octylamin zeigten keine Aggregatbildung. Die Solvatisierung des Amin-Saure-
Komplexes funktionierte hier auf Grund der einzigen Seitenkette des Octylamins und der kurzen Ketten
der anderen Amine relativ gut. Bei den Reaktivextraktionssystemen mit tertiaren Aminen mit
unterschiedlichen Seitenketten traten in Kombination mit jedem Losungsmittel bei der Extraktion von
Bernsteinsaure Aggregate auf.

Insgesamt zeigten somit 45 % aller untersuchten einfachen Reaktivextraktionssysteme eine
Aggregatbildung. Je nach Starke und Stabilitat der Aggregate sind diese Reaktivextraktionssysteme fiir
einen spateren Prozess im Zentrifugalextraktor problematisch und teilweise nicht einsetzbar, da die
Bernsteinsaure nicht in die organische Phase Uberfiihrt wird, sondern in einer Art dritten Phase vorliegt
(vgl. Tamada und King 1990b). Des Weiteren kann eine Aggregatbildung zu Problemen bei der

Phasentrennung flihren.

Gerade Kombinationen aus Aminen und kurzkettigen Alkoholen (1-Butanol, 1-Hexanol) oder Ketonen
lieferten im 1. Auswahlprifverfahren nach einfachen Reaktivextraktionssystemen die hdchsten
Ausbeuten. Auf Grund der vergleichsweise hohen Wasserloslichkeit dieser Losungsmittel (siehe Tabelle
12-10 im Anhang), sind diese Reaktivextraktionssysteme jedoch nicht optimal fiir eine Reaktivextraktion
von Bernsteinsaure geeignet. Vor allem 1-Butanol ist mit 1,04 mol L' noch stark wasserl6slich. Die
Wasserloslichkeit von 1-Hexanol liegt mit 0,06 mol L' und von Methylisobutylketon mit 0,19 mol L’
niedriger. Im Vergleich zu den anderen Ldsungsmitteln mit Ldslichkeiten bis maximal 8,6 mmol L
jedoch noch deutlich hdher.

Betrachtet man nur die einfachen Reaktivextraktionssysteme ohne Aggregatbildung, ohne den

Losungsmitteln mit hoher Wasserloslichkeit und mit mindestens 80 % Ausbeute, sind die in
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Abbildung 5-27 dargestellten Reaktivextraktionssysteme die effizientesten fur die Extraktion von

Bernsteinsaure aus einer wassrigen Phase.
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Abbildung 5-27: Beste einfache Reaktivextraktionssysteme ohne Aggregatbildung bestehend aus einem
priméren, sekundaren oder tertidren Amin und einem der nicht wasserldslichen
Losungsmittel 1-Octanol [, 1-Decanol [1 oder 1-Dodecanol FA. Die Bernstein-
saurekonzentration betrug 0,5 mol L' bei einem pH von 2,3 und die Aminkonzentration
1,0 mol kg'* Lédsungsmittel. Die Extraktion erfolgte in der Schwingmdihle bei 30 Hz fiir 10 min
in 1,5 mL-Glasflaschchen.

Trihexylamin und Dihexylamin sind dabei die einzigen Amine, die in Kombination mit allen langkettigen
Alkoholen hohe Ausbeuten ohne Aggregatbildung erzielten. Ebenfalls hohe Ausbeuten zeigten die
Kombination aus Dioctylamin und Diisooctylamin mit 1-Octanol mit 90,3 % und 92,3 %. Bei den
Reaktivextraktionssystemen mit diesen Aminen und langkettigeren Alkoholen kam es jedoch zu
Aggregaten. Mit Octylamin, Dihexylamin, Trioctylamin und Triisooctylamin in Kombination mit Alkoholen
lassen sich mit 81,2 % bis 86,5 % etwas niedrigere Ausbeuten erzielen. Die besten identifizierten
einfachen Reaktivextraktionssysteme mit Ausbeuten zwischen 89,9 % wund 923 % und

Verteilungskoeffizienten K zwischen 8,9 - 12,0 % sind dementsprechend die Reaktivextraktionssysteme:

1. Diisoctylamin + 1-Octanol (E(%
Trihexylamin + 1-Octanol (E(%

(E(%) =92,3 %, K=12,0)
(E(%)
Dioctylamin + 1-Octanol  (E(%)
(E(%)
(E(%)

91,5 %, K=10,8)

90,3 %, K=19,3)

89,9 %, K=8,9)

86,5 %, K = 6,4) (Hong und Hong 2000b, Hong et al. 2002)

E(%
E(%

2
3
4. Trihexylamin + 2-Octanol
5

Trioctylamin + 1-Octanol
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Das Reaktivextraktionssystem mit Trioctylamin in 1-Octanol ist das bereits in der Literatur (Hong und
Hong 2000b, Hong et al. 2002) beschriebene Reaktivextraktionssystem. Es konnten dementsprechend
vier Reaktivextraktionssysteme mit héheren Extraktionsausbeuten fir Bernsteinsaure identifiziert

werden, als das beste bisher in der Literatur beschriebene Reaktivextraktionssystem.

Obwohl mit Diisooctylamin in 1-Octanol geringfligig hohere Ausbeuten als mit Trihexylamin in 1-Octanol
erzielt werden konnten, wurde fir die nahere Charakterisierung und die Untersuchungen im
Zentrifugalextraktor das Reaktivextraktionssystem mit Trihexylamin gewahlt. Grund hierflir war, dass
Diisooctylamin in Kombination mit den langerkettigen Alkoholen, wie 1-Decanol und 1-Dodecanol, zur
Aggregatbildung neigte, wahrend das Reaktivextraktionssystem mit Trihexylamin (im Folgenden mit T1
abgekirzt) in allen langkettigen Ldsungsmitteln eine geeignete Reaktivkomponente bei der
Reaktivextraktion von Bernsteinsaure war. Hinzu kam, dass Diisooctylamin in Kombination mit
1-Octanol bei hoheren Aminkonzentrationen und anderen untersuchten Extraktionsbedingungen
ebenfalls haufig leichte Aggregate aufwies.

Die anderen in Abbildung 5-27 dargestellten Reaktivextraktionssysteme mit etwas niedrigeren
Ausbeuten sollen hier nicht naher untersucht werden, konnten jedoch ebenfalls interessant fur einen

spateren Prozess sein.
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5.3.2 Komplexe Reaktivextraktionssysteme

Um die Problematik der Aggregatbildung mancher Reaktivextaktionssysteme und die Menge an
wasserl0slichem Losungsmittel zu reduzieren, wurde ein zweites Auswahlprufverfahren nach weiteren
geeigneten Reaktivextraktionssystemen durchgefthrt. Hier sollten komplexe Reaktivextraktionssysteme
(Kombinationen von zwei Aminen und zwei Losungsmitteln) untersucht werden. Durch eine
Kombination von polaren und unpolaren Losungsmitteln sollte die Aggregatbildung durch eine bessere
Solvatisierung der Komplexe auf Grund des polaren Losungsmittels vermieden und eine Reduzierung
der Wasserloslichkeit durch einen Teilersatz des polaren wasserloslichen Losungsmittels durch
unpolares Losungsmittel erzielt werden. Da hier auf Grund der hohen Anzahl an Variablen (16 Amine,
16 Losungsmittel und deren Konzentrationen) theoretisch 3.317.760.000 verschiedene Kombinationen
fur ein Reaktivextraktionssystem mdglich waren, wurde die Versuchsplanung mittels der Software
GAME.opt (siehe Kapitel 4.3) durchgefihrt (Link und Weuster-Botz, 2006).

In folgender Abbildung 5-28 sind die Pareto-Fronten der Generationen 1 bis 8 dargestellt. Auf
Darstellung der Standardabweichung wurde aus Grinden der Ubersichtlichkeit verzichtet. Die
Abweichungen lagen hier in der Regel bei maximal 5 % bei einem dreifachen Versuchsansatz. Die
Extraktionsbedingungen wurden mit einer Konzentration der Bernsteinsaure von 0,847 mol L' und
einem pH von 4,0 so gewahlt, dass sie den Bedingungen einer realen Fermentation gleichkamen und
ausreichend Spielraum fir eine Optimierung lielen. Deshalb lagen die Ausbeuten auf Grund der
veranderten  Extraktionsbedingungen niedriger als im  Experiment mit den einfachen
Reaktivextraktionssystemen. Die genaue Zusammensetzung aller untersuchten Reaktivextraktions-
systeme der insgesamt acht durchgefihrten Generationen ist in Tabelle 12-12 im Anhang zu finden.

Die Reaktivextraktionssysteme der 1. Generation liegen uber den gesamten Aminkonzentrationsbereich
von 0 - 1,0 mol kg' verteilt. Je hoher die Aminkonzentration, desto hoher ist auch die
Extraktionsausbeute. Die hochste Ausbeute lasst sich dementsprechend mit 41,2 % bei einer
Aminkonzentration von 0,867 mol kg L&sungsmittel erzielen. In der 2. Generation zeigen die
Reaktivextraktionssysteme auf der Pareto-Front ein dhnliches Verhalten. Insgesamt finf der acht
Reaktivextraktionssysteme stammen aus Generation 2. In Generation 3 ist die Verteilung ein wenig in
Richtung niedrigerer Aminkonzentrationen verschoben. Sechs Reaktivextraktionssysteme der Pareto-
Front stammen aus Generation 3, drei aus Generation 2 und nur noch eins aus Generation 1. Das
Maximum kann hier bereits mit einer Aminkonzentration von 0,7 mol kg erzielt werden und betragt
1,3 %. Auch in der 4. Generation ist ein Voranschreiten der Pareto-Front beobachtbar. Sieben
Reaktivextraktionssysteme stammen aus dieser Generation, drei aus der 3. Generation und keines

kommt mehr aus den ersten beiden Generationen.
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Abbildung 5-28:  Darstellung der Pareto-Fronten der Generationen 1 <,2 @, 3 A, 4,5 X, 6 O, 7 Eund
8 A des Auswahlpriifverfahrens nach komplexen Reaktivextraktionssystemen mit GAME.opt.
Die Extraktion erfolgte in der Schwingmidihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz und 10 min.
Die Bernsteinsaurekonzentration betrug 0,847 mol L' bei einem pH von 4,0. Die

Gesamtaminkonzentration variierte zwischen 0 und 1,0 mol kg-' Lésungsmittel.
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In Generation 5 konnen drei neue Reaktivextraktionssysteme in die Pareto-Front aufgenommen
werden. Ein neues Maximum von 44,0 % wird bei einer Aminkonzentration von 0,8 mol kg-! erreicht. In
Generation 6 konnen hohere Ausbeuten vor allem fiir niedrige Aminkonzentrationen erzielt werden.
Sechs neue Individuen der 6. Generation befinden sich in der Pareto-Front. Ein neues Maximum wird
jedoch nicht erreicht. Ahnlich verhalten sich die Reaktivextraktionssysteme der 7. und 8. Generation.
Einige Ausbeuten liegen hoher als in den vorangegangenen Generationen. Ein neues Maximum wird
jedoch auch hier nicht erreicht. Da keine deutlichen Verbesserungen mehr erzielt werden konnten,

wurde dieses Auswahlprifverfahren nach der 8. Generation abgebrochen.

Um die besten Reaktivextraktionssysteme nach der 8. Generation mit den besten einfachen
Reaktivextraktionssystemen vergleichen zu koénnen, wurde eine weitere Extraktion unter anderen
Extraktionsbedingungen durchgefuhrt. Die Aminkonzentration der Reaktivextraktionssysteme wurde auf
1,5 mol kg' Losungsmittel eingestellt, wobei das Verhaltnis zwischen den zwei Aminen eines
Reaktivextraktionssystems beibehalten wurde. Die Reaktivextraktionssysteme wurden anschlielend
zusammen mit den beiden besten einfachen Reaktivextraktionssystemen flr die Extraktion von
Bernsteinséure aus einer wassrigen Lésung mit einer Konzentration von 0,423 mol L-' und einem pH

von 2,0 eingesetzt. Das Ergebnis ist Abbildung 5-29 zu entnehmen.
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Abbildung 5-29:  Darstellung der besten zwei einfachen Reaktivextraktionssysteme ® zusammen mit den
effizientesten komplexen Reaktivextraktionssystemen B und der Referenz Trioctylamin in
1-Octanol L. Die Extraktion erfolgte in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei
30 Hz und 10 min. Die Bernsteinsaurekonzentration betrug 0,423 mol L' bei einem pH von
2,0. Die Gesamtaminkonzentration wurde auf 1,5 mol kg-* Losungsmittel eingestellt.
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In Schwarz dargestellt sind die besten komplexen Reaktivextraktionssysteme nach der 8. Generation
des zweiten Auswahlprufverfahrens. Das Reaktivextraktionssystem 20/5 liegt mit 18 % sehr niedrig, da
es nur aus den Ldsungsmitteln n-Pentan und n-Hexan besteht und kein Amin vorhanden ist. Alle
anderen komplexen Reaktivextraktionssysteme zeigen mit Ausbeuten zwischen 78 - 96 % gute
Extraktionsleistungen. Verglichen zur Referenz mit Trioctylamin in 1-Octanol (89,4 %; K = 7,7) erzielen
vor allem die Reaktivextraktionssysteme 14/6 mit 95,2 %, 29/6 mit 95,5 %, 17/6 mit 94,1 % und 15/7 mit
93,2 % deutlich hohere Ausbeuten. Die einfachen Reaktivextraktionssysteme liegen mit
Extraktionsausbeuten fir Bernsteinséure mit 94,7 % (K = 17,9) fur das System T1 und 93,7 % fir das
Reaktivextraktionssystem Diisooctylamin in 1-Octanol ebenfalls Uber der Referenz und in derselben
Hohe wie die effizientesten komplexen Reaktivextraktionssysteme. Die Reaktivextraktionssysteme 9/5

und 26/6 zeigten bei diesen Bedingungen Aggregatbildung und sind hier deshalb nicht abgebildet.

Fir eine Optimierung im Zentrifugalextraktor wurde das Reaktivextraktionssystem 29/6 gewahlt,
welches unter diesen sowie unter anderen untersuchten Bedingungen die hdchsten Ausbeuten von
95,5 % (K = 21,2) aufwies. Dieses Reaktivextraktionssystem sollte deshalb im Vergleich zum einfachen
Reaktivextraktionssystem T1 naher charakterisiert und untersucht werden. Betrachtet man diese beiden
Reaktivextraktionssysteme im Hinblick auf ihre Biokompatibilitat so ist festzustellen, dass sowohl
Reaktivextraktionssystem T1 (Trihexylamin, 1-Octanol) als auch Reaktivextraktionssystem 29/6
(Diisooctylamin, Dihexylamin, 1-Hexanol, 1-Octanol) aus Aminen und Losungsmitteln bestehen, die
nicht biokompatibel sind (vgl. Punkt 5-2). Diese Reaktivextraktionssysteme eignen sich zwar fur eine
Extraktion der Bernsteinsdure mit hohen Ausbeuten, eine Ruckflihrung des abgereicherten
Fermentationsuberstands nach der Extraktion ist hier allerdings nicht moglich. Um dennoch
Reaktivextraktionssysteme zu identifizieren, die hohe Ausbeuten liefern und eine hohe Biokompatibilitat
aufweisen, wurde ein drittes Auswahlprufverfahren nach biokompatiblen Reaktivextraktionssystemen
durchgefuhrt.

5.3.3 Biokompatible Reaktivextraktionssysteme

Fur das Auswahlprufverfanren nach neuen biokompatiblen Reaktivextraktionssystemen mit hoher
Ausbeute wurden nur Amine und Losungsmittel eingesetzt, die in vorangegangenen Versuchen im
Schuttelkolben keinen oder nur einen sehr geringen negativen Einfluss auf die Wachstumsrate der
potentiellen Produktionsstamme zeigten (vgl. Abbildung 5-9 und Abbildung 5-10). Dies waren die Amine
Tridodecylamin, Tributylamin, Tripropylamin und Triisooctylamin sowie die unpolaren Losungsmittel
n-Pentan, n-Hexan, n-Heptan, n-Decan, n-Dodecan, Kerosin und Toluol. Auch hier waren

Aminkonzentrationen zwischen 0 und 1,0 mol kg-' Losungsmittel fir die Extraktion von Bernsteinsaure
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(Konzentration 0,423 mol L' pH 2,3) mdglich. Die genaue Zusammensetzung aller untersuchten

Reaktivextraktionssysteme ist im Anhang in Tabelle 12-13 zu finden. Das Voranschreiten der Pareto-

Front von Generation 1 - 6 des dritten Auswahlprifverfahrens mit GAME.opt ist in Abbildung 5-30

zusammengefasst.
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Abbildung 5-30:

Extraktionsausbeute, %

Darstellung der Pareto-Fronten der Generationen 1 <, 2 @, 3 A, 4 B, 5 Xund 6 O.des
Auswahlpriifverfahrens nach biokompatiblen Reaktivextraktionssystemen mit GAME.opt. Die
Extraktion erfolgte in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz und 10 min. Die
Bernsteinsaurekonzentration betrug 0,423 mol L' bei einem pH von 2,3. Die Gesamt-
aminkonzentration variierte zwischen 0 und 1,0 mol kg Losungsmittel.

v
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In Generation 1 wird nur ein Reaktivextraktionssystem gefunden, das die hochste Ausbeute mit der
niedrigsten Aminkonzentration erzielt. In der 2. Generation liefern zwei Reaktivextraktionssysteme
hohere Ausbeuten. Das Maximum der Ausbeute liegt hier mit 14,1 % bei einer Aminkonzentration von
0,357 mol kg' Lésungsmittel. Auch in Generation 3 ist ein Voranschreiten der Pareto-Front zu
beobachten. Das Maximum mit 16,0 % liegt hier ebenfalls bei einer Aminkonzentration von
0,357 mol kg-'. In den Generationen 4 - 6 war keine Verbesserung der Reaktivextraktionssysteme mehr

maglich, weshalb das 3. Auswahlprifverfahren nach der 6. Generation abgebrochen wurde.

Die besten vier Reaktivextraktionssysteme 5/2 (A), 7/2 (B), 10/3 (C) und 14/4 (D) zeigen mit insgesamt
maximal 16,0 % (K = 0,2) unter den hier eingestellten Bedingungen sehr niedrige Ausbeuten. Auch
unter zu den anderen Auswahlpriifverfahren vergleichbaren Bedingungen (1,5 mol kg-! Losungsmittel,
Bernsteinsaure 0,5 mol L) liefern die Reaktivextraktionssysteme A mit maximal 13,5 %, B mit 12,0 %,
C mit 19,0 % und D mit 22,1 % (K = 0,3) nur niedrige Ausbeuten und sind deshalb in einem einstufigen
Ansatz nicht rentabel genug. Um héhere Ausbeuten zu erreichen wirde hier eine mehrstufige
Extraktion, wie in Abbildung 5-31 exemplarisch fir Reaktivextraktionssystem D dargestellt, Sinn
machen. Hierbei wurde die wassrige Bernsteinsaureldsung mehrfach mit neuem Reaktivextraktions-
system D extrahiert. Die Phasen wurden nach jeder Extraktion voneinander getrennt, die organische
Phase verworfen und die wassrige Phase erneut extrahiert. Das Phasenverhaltnis von wassriger zu

organischer Phase betrug dabei in jedem Zyklus 1:1.
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Abbildung 5-31:  Mehrstufige Extraktion mit dem biokompatiblen Reaktivextraktionssystem D mit einer
Aminkonzentration von 1,0 mol kg Losungsmittel, einer Bernsteinsurekonzentration von
0,423 mol L' und einem pH von 2,0. Die Extraktionen erfolgten in Glasflaschen auf einer
Mehrfachriihrplatte bei 600 min-* fir 1,5 h.
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Um 98,5 % Extraktionsausbeute zu erreichen sind mit Reaktivextraktionssystem D mit einer
Amikonzentration von 1,0 mol kg-' 17 Zyklen notwendig. Dies ist fr einen spateren Prozess durch eine
mehrstufige Reaktivextraktion zu bewerkstelligen, jedoch mit hohen Kosten und einem hohen Volumen
der organischen Phase verbunden. Vorteil ist die Biokompatibilitat des Reaktivextraktionssystems, die
eine Rezyklierung des abgereicherten Fermentationsiiberstands ermdglicht.

Auf Grund der niedrigen Ausbeute im einstufigen Ansatz wird im Rahmen dieser Arbeit jedoch weder
das hier gezeigte Reaktivextraktionssystem D noch eines der anderen biokompatiblen

Reaktivextraktionssysteme naher charakterisiert oder optimiert.

5.3.4 Zusammenfassung und Diskussion

Fur die Identifikation geeigneter Reaktivextraktionssysteme flir Bernsteinséure aus einer wassrigen
Lésung wurden insgesamt drei Auswahlprifverfahren durchgefiihrt. Dabei konnten sowohl einfache
(Kombination aus einem Amin und einem Ldsungsmittel) als auch komplexe (Kombination aus zwei
Aminen und zwei Ldsungsmitteln) Reaktivextraktionssysteme identifiziert werden, die hdhere
Ausbeuten, als das beste in der Literatur beschriebene Reaktivextraktionssystem (Trioctylamin in
1-Octanol) liefern. Mit Aminkonzentrationen von 1,5 mol kg Lésungsmittel zeigten das einfache
Reaktivextraktionssystem T1 mit 94,7 % (K = 17,9) und das komplexe Reaktivextraktionssystem 29/6
mit 95,5 % (K = 21,2) hohe Ausbeuten im einstufigen Ansatz. Die Zusammensetzung beider
Reaktivextraktionssysteme ist in Tabelle 5-2 aufgefuhrt.

Tabelle 5-2: Zusammensetzung der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6

Reaktivextraktions- Komponenten Volumenanteil, mL L!  Konzentration, mol L
system
Diisooctylamin 101,66 0,34
29/6 Dihexylamin 79,04 0,34
1-Octanol 162,25 1,03
1-Hexanol 657,06 5,27
T Trihexylamin 217,19 0,64
1-Octanol 783,54 4,99

Diese beiden Reaktivextraktionssysteme eignen sich auf Grund ihrer mangelnden Biokompatibilitat (auf
die Wachstumsrate und nicht auf die Produktbildung bezogen) allerdings nur fir einen Prozess ohne
Ruckflihrung des abgereicherten Fermentationstberstands nach der Extraktion. Flr einen Prozess mit
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Ruckflihrung wurden deshalb in einem dritten Auswahlprifverfahren biokompatible Systeme identifiziert.
Diese zeigten jedoch mit maximal 22 % (K = 0,3) bei einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg-' nur sehr
geringe Ausbeuten im einstufigen Ansatz. Durch eine mehrstufige Extraktion konnten innerhalb von
etwa 17 Zyklen exemplarisch mit dem biokompatiblen Reaktivextraktionssystem D (Aminkonzentration
1,0 mol kg') 98,5 % der Sdure extrahiert werden. Die hohe Stufenanzahl fihrt dabei zu hohen
Volumina, die anschliel®end rlckextrahiert werden mlssen. Fir eine nahere Charakterisierung und
Optimierung im L-Mafistab wurden deshalb nur die beiden Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6

gewahlt.
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5.4 Reaktionstechnische Untersuchungen ausgewahlter Reaktivextraktions-
systeme

Bevor der Einsatz des einfachen Reaktivextraktionssystems T1 und des komplexen
Reaktivextraktionssystems 29/6 im Zentrifugalextraktor untersucht wurden, erfolgte eine
Charakterisierung und eine Optimierung im Milliliter-MaRstab. Hierfir wurden folgende Parameter

untersucht;

. Extraktionskinetik in der Schwingmdhle

. Maximalbeladung der Reaktivextraktionssysteme
. Mehrstufige Extraktion

= Ausbeute mit Fermentationsiberstand

. Einfluss von lonen

= Koextraktion anderer organische Sauren

Extraktionskinetik

Die Extraktionskinetik der Reaktivextraktionssysteme wurde in der Schwingmuhle bei 30 Hz fur 10, 30
und 60 Sekunden Extraktionszeit bestimmt. Das Ergebnis ist Abbildung 5-32 zu entnehmen.

Bei 9 Hz Schittelfrequenz kann bei jeder der untersuchten Extraktionszeiten sowohl far
Reaktivextraktionssystem T1 als auch fir System 29/6 das Gleichgewicht erreicht werden. Die
Ausbeute liegt hier fur die niedrigere Aminkonzentration bei 90,1 % (T1) und 92,8 % (29/6) und fir die
héhere Aminkonzentration von 1,5 mol kg' bei 93,1 % und 94,2 %. Mit zunehmender Extraktionszeit
kann dieses Gleichgewicht bereits bei niedrigeren Schiittelfrequenzen erreicht werden. Vergleicht man
die Reaktivextraktionssysteme 29/6 und T1 miteinander, so lasst sich feststellen, dass das
Reaktivextraktionssystem T1 etwas langsamer Bernsteinsdure aufnehmen kann als System 29/6. Lasst
sich das Gleichgewicht mit Reaktivextraktionssystem 29/6 bei 60 s Extraktionszeit bereits bei 3 Hz im
Fall des 1,5 mol kg' Reaktivextraktionssystems und bei 6 Hz im Fall des 1,0 mol kg' Systems
erreichen, sind es bei T1 in beiden Fallen 9 Hz. Grund hierfur ist die schnellere Solvatisierung der Amin-
Bernsteinsaure-Komplexe durch das in Reaktivextraktionssystem 29/6 enthaltene 1-Hexanol und die

etwas unterschiedliche Dispergierung der beiden Reaktivextraktionssysteme in der wassrigen Phase.
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Abbildung 5-32:

Schiittelfrequenz, Hz

Extraktionskinetik/Durchmischungszeit bei der Extraktion mit den Reaktivextraktions-
systemen T1 und 29/6 in der Schwingmihle in 1,5 mL-Eppendorf-Reaktionsgefallen bei
steigender Frequenz und einer Extraktionszeit von 10 B, 30 A und 60 @ Sekunden. Die
Aminkonzentration betrug 1,0 oder 1,5 mol kg-' Lésungsmittel.
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Maximalbeladung

Neben der Geschwindigkeit der Extraktion ist von groRer Bedeutung mit welcher maximalen Menge an
Bernsteinsaure die Reaktivextraktionssysteme beladen werden kdnnen. Hierfir wurde die organische
Phase (Reaktivextraktionssystem T1 oder 29/6) insgesamt zehnmal mit Bernsteinsaure mit einer
Konzentration von 0,423 mol L' und einem pH von 2,0 oder einer Konzentration von 0,847 mol L-' und
einem pH von 4,0 beladen. Die Extraktion erfolgte in 100 mL Glasgefalen auf einer Mehrfachriihrplatte
fur 1,5 h bei 600 min-'. In Abbildung 5-33 sind die Maximalbeladungen der organischen Phase bei der
Extraktion von 0,423 molarer Bernsteinsaure und einem pH von 2,0 dargestellt. Die extrahierte

Bernsteinsaure wird dabei in mol extrahierte Saure pro mol Amin betrachtet.
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Abbildung 5-33: Maximale Beladung der Reaktivextraktionssysteme T1 mit einer Aminkonzentration von
1,0 O und 1,5 mol kg'* Losungsmittel L1 und 29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,0 4
und 1,5 mol kg' Losungsmittel 4. Dargestellt ist die extrahierte Menge an Bernsteinsaure
pro mol Amin. Die Extraktion erfolgte in 100 mL-Glasgefalen bei 600 min-' fir 1,5 h. Die
Bernsteinsaurekonzentration in der wassrigen Phase betrug 0,423 mol L' bei pH 2,0.

Unabhangig vom eingesetzten Reaktivextraktionssystem und der Aminkonzentration ist eine Beladung
der organischen Phasen bis zum 5. Zyklus mdglich. Fir eine noch hohere Beladung reicht das
Konzentrationsgefalle der Séure ab dem 5. Zyklus nicht mehr aus, was in Kkonstanten
Bernsteinsaurekonzentrationen in der organischen Phase von Zyklus 6 - 10 resultiert. Die maximalen
Beladungen liegen hier fur das Reaktivextraktionssystem T1 und das Reaktivextraktionssystem 29/6 mit
Aminkonzentrationen von 1,0 mol kg' bei 1,06 mol Bernsteinsdure pro mol Amin. Mit den
Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6 mit 1,5 mol Amin L-' sind Beladungen bis zu 1,11 - 1,12 mol
Bernsteinsaure pro mol Amin zu erzielen. Damit wurden im Durchschnitt pro mol Amin bis zu 1,1 mol

Bernsteinsaure extrahiert. Es konnen dementsprechend nicht nur 1,1-Komplexe von Amin und Saure
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entstanden sein. Knapp 10 % der Amine missen zwei Bernsteinsauremolekule fur diese Beladung

gebunden haben (2,1-Komplexe).

Da in einem spateren Prozess von einem hdéheren pH und hdheren Bernsteinsaurekonzentrationen
auszugehen ist, wurde zusatzlich die Maximalbeladungen der Reaktivextraktionssysteme mit

0,847 molarer Bernsteinsaure und einem pH von 4,0 untersucht (siehe Abbildung 5-34).
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Abbildung 5-34: Maximale Beladung der Reaktivextraktionssysteme T1 mit einer Aminkonzentration von
1,0 O und 1,5 mol kg Losungsmittel L1 und 29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,0 4
und 1,5 mol kg' Losungsmittel &A. Dargestellt ist die extrahierte Menge an Bernsteinsaure
pro mol Amin. Die Extraktion erfolgte in 100 mL-Glasgefalien bei 600 min- fir 1,5 h. Die
Bernsteinsaurekonzentration in der wassrigen Phase betrug 0,847 mol L' bei pH 4,0.

Die Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 konnen bei dieser hoheren Bernsteinsaurekonzentration bis
zum 8. Zyklus beladen werden. Dariber hinaus ist keine weitere Aufnahme von Bernsteinsaure-
molekiilen in die organische Phase moglich. Mit den Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6 mit einer
Aminkonzentration von 1,0 mol kg-' lassen sich dabei zwischen 1,55 - 1,67 mol Bernsteinsaure pro mol
Amin extrahieren. Liegt die Aminkonzentration der Systeme bei 1,5 mol kg' sind sogar Beladungen bis
1,83 - 1,90 mol mol-' méglich. Damit kénnen auch hier nicht nur 1,1-Komplexe entstanden sein. Die
niedriger konzentrierten Reaktivextraktionssysteme mussen mit bis zu 55 - 67 % zweifach mit
Bernsteinsaure beladen sein und die Reaktivextraktionssysteme mit hdherer Aminkonzentration mit bis
zu 82 - 90 %. Der hohere Anteil an 2,1-Komplexen ist durch das stérkere Konzentrationsgefalle bei der
Extraktion von 0,847 molarer Bernsteinsaure zu begriinden. Neben 2,1-Komplexen sind flir beide

Bernsteinsaurekonzentrationen auch 3-1-Komplexe méglich.
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Zusammenfassend sind die eingesetzten Aminkonzentrationen der Reaktivextraktionssysteme mit der

maximal mdglichen Beladung in Tabelle 5-3 nochmals aufgelistet.

Tabelle 5-3: Maximale Beladung der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6

Aminkonzentration,  Reaktiv- Aminkonzentration,  Beladung, Beladung,
mol kg-! extraktions-  mol L mol mol* Amin mol mol* Amin
system (Bernsteinsaureldsung (Bernsteinsaureldsung

0,423 mol L, pH 2,0) 0,847 mol L, pH 4,0)

I T1 0,64 106 167
’ 20/6 0,67 106 155

T1 0,87 111 182
15

29/6 0,93 1,12 1,90
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Mehrstufige Extraktion

Da die Reaktivextraktionssysteme 29/6 und T1, wie zuvor bereits beschrieben, nicht biokompatibel sind,
ist eine Ruckfuhrung des abgereicherten Fermentationsuberstands nicht mdglich. Bernsteinsaure, die
nicht extrahiert wird, geht in diesem Schritt der Aufarbeitung unwiederbringlich verloren. Aus diesem
Grund wurde in einem weiteren Experiment untersucht, ob eine mehrstufige Extraktion mit den
Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6 maoglich ist und wie viele Stufen bendtigt werden, um
Bernsteinsaure nahezu vollstandig aus der Fermentationslosung zu entfernen.

Die Versuche wurden flr die Extraktion von 0,423 molare Bernsteinsaurelésung mit einem pH von 2,0
und 0,847 molare Bernsteinsaurelosung mit einem pH von 4,0 durchgefihrt. Die wéassrige
Bernsteinsaureldsung wurde hierfir mehrfach mit unbeladenem Reaktivextraktionssystem extrahiert.
Die Extraktion erfolgte in 100 mL Glasgefalen auf einer Mehrfachriihrplatte fir 1,5 h bei 600 min-'. Die
Ergebnisse der mehrfachen Extraktion der niedriger konzentrierten wassrigen Saurelésung sind in
Abbildung 5-35 dargestellt.
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Abbildung 5-35:  Mehrstufige Extraktion in 100 mL-Gefaflen auf einer Mehrfachriihrplatte bei 600 min- fir
1,5 h. Die wassrige Bernsteinsaurelésung mit einer Konzentration von 0,423 mol L' und
einem pH von 2,0 wurde fiinffach (1. Zyklus W, 2. Zyklus B, 3. Zyklus [, 4. Zyklus [1 und
5. Zyklus E) mit dem jeweiligen Reaktivextraktionssystem extrahiert. Die organische Phase
wurde nach jedem Zyklus verworfen, die wassrige Phase fir die nachsten Extraktionen
weiterverwendet.

In der ersten Stufe konnen, je nach Aminkonzentration der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6
zwischen 92,7 % und 95,8 % der vorhandenen Saure extrahiert werden. Bereits in der zweiten
Extraktion ist fiir alle untersuchten Reaktivextraktionssysteme und Konzentrationen eine Uberfiihrung
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der Saure aus der wassrigen Phase in die organische mit 99,5 % und 99,8 % maoglich.
Dementsprechend, reichen bei einer Bernsteinsaurekonzentration von 0,423 mol L-* und einem pH von

2,0 bereits zwei Stufen fiir eine nahezu komplette Extraktion der Bernsteinsaure aus.

Fir einen spateren Prozess mit Fermentationsiberstand sind jedoch hohere Bernsteinsaure-
konzentrationen und ein pH von mindestens 4,0 realistisch. Deshalb wurden die bendtigten Stufen der
mehrstufigen Extraktion auch fir wassrige Bernsteinsaurelésung mit einem pH von 4,0 und einer

Konzentration von 0,847 mol L-' bestimmt.
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Abbildung 5-36:  Mehrstufige Extraktion in 100 mL-GefaRen auf einer Mehrfachriihrplatte bei 600 min- fir
1,5 h. Die wassrige Bernsteinsaurelosung mit einer Konzentration von 0,847 mol L-' und
einem pH von 4,0 wurde flinffach (1. Zyklus W, 2. Zyklus B, 3. Zyklus @, 4. Zyklus UJ und
5. Zyklus B) mit dem jeweiligen Reaktivextraktionssystem extrahiert. Die organische Phase
wurde nach jedem Zyklus verworfen, die wéssrige Phase fir die nachsten Extraktionen
weiterverwendet.

Bei der Extraktion von Bernsteinsdure unter diesen Bedingungen sind die Ausbeuten der
Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 in der ersten Stufe mit 58,9 - 68,3 % deutlich niedriger als bei
den zuvor untersuchten Bedingungen. Es werden mindestens finf Extraktionsdurchgange bendtigt, um
hier ebenfalls 99,5 % der Saure in die organische Phase zu Uberfuhren. Grund hierflr ist der hohere pH,
der dazu fuhrt, dass ein Teil der Saure in der dissoziierten und damit nicht extrahierbaren Form vorliegt.
Bei einem noch hoheren pH ist dementsprechend mit noch mehr Stufen zu rechnen. Gezeigt werden
kann dennoch, dass eine mehrstufige Reaktivextraktion unter realistischen Fermentationsbedingungen

maglich ist.
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Fermentationsiiberstand

Um den Unterschied der Extraktion von Bernsteinsdure aus einer wassrigen Losung und aus
Fermentationsiiberstand zu untersuchen, wurde eine Extraktion mit den Reaktivextraktionssystemen
29/6 und T1 von 0,423 molarer Bernsteinsaure mit einem von pH 2,0 aus Wasser und aus
Fermentationsiiberstand durchgeflhrt. Die Extraktionsausbeuten von Bernsteinsaure aus Wasser und

aus Uberstand unterscheiden sich dabei deutlich, wie in Abbildung 5-37 zu sehen ist.
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Abbildung 5-37:  Extraktion von Bernsteinsaure mit einer Konzentration von 0,423 mol L-' aus Wasser B und
aus Fermentationsiiberstand E. Die Extraktion erfolgte in der Schwingmuhle in
1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir 10 min mit den Reaktivextraktionssystemen T1 oder
29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,0 und 1,5 mol kg Lésungsmittel. Der pH lag in
beiden wassrigen Phasen bei 2,0.

Wahren bei der Extraktion von Bernsteinsdure aus einer wassrigen Losung mit dem
Reaktivextraktionssystem 29/6 je nach eingesetzter Aminkonzentration 91,4 - 95,5 % moglich sind,
kann aus Fermentationsiberstand bei vergleichbaren Bedingungen nur 84,4 - 85,1 % extrahiert werden.
Fir das Reaktivextraktionssystem T1 sind die Ausbeuten fiir Bernsteinsaure aus Uberstand noch
geringer. Hier lassen sich mit einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg statt 89,2 % nur noch 78,3 %
und mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg statt 94,7 % nur noch 82,9 % erzielen. Unabhangig
vom eingesetzten Reaktivextraktionssystem liegen damit die Ausbeuten flr Bernsteinsaure aus
Fermentationsiberstand in beiden Reaktivextraktionssystemen um 7 - 11 % niedriger als aus Wasser.
Grund hierflir sind lonen und Salze, die als Restbestandteile im Fermentationstiberstand vorhanden

sind und die Extraktion der Saure behindern. Um den Einfluss dieser Stoffe besser zu verstehen, wurde
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die Extraktion von Bernsteinsdure bei Vorhandensein verschiedener Salze, unterschiedlicher

Salzkonzentrationen und unterschiedlicher lonenstarke untersucht.

Einfluss von lonen

In einem ersten Experiment wurde 0,423 molare Bernsteinsaureldsung mit einem pH von 4,5 mit
unterschiedlichen Mengen an Natriumchlorid versetzt, um den Einfluss der lonenstarke auf die
Extraktion zu beschreiben. Der pH musste hier so hoch gewahlt werden, um die Léslichkeit des Salzes

auch bei hohen Konzentrationen zu gewahrleisten.
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Abbildung 5-38:  Einfluss der lonenstarke bei der Extraktion mit den Reaktivextraktionssystemen T1 O und
29/6 @ (Aminkonzentration 1,0 mol kg Losungsmittel). X entspricht der berechneten
lonenstarke (~ 0,6 mol L") des E. coli-Mediums. Die Extraktion erfolgte in der Schwingmihle
in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir 10 min. Die Bernsteinsdurekonzentration in der
wassrigen Phase betrug 0,423 mol L bei einem pH von 4,5. Die lonenstarke wurde durch
Zugabe von NaCl auf Werte zwischen 0,5 und 3,0 mol L eingestellt.

Sowohl flir Reaktivextraktionssystem T1 als auch flir Reaktivextraktionssystem 29/6 ist eine starke
Abnahme der Extraktionsausbeute mit Zunahme der Salzfracht und damit der lonenstérke zu sehen.
Wahrend sich bei einem pH von 4,5 bei der Extraktion von Bernsteinsaure aus einer wassrigen Losung
ohne Natriumchlorid (lonenstéarke ~ 0,5 mol L-') mit beiden Reaktivextraktionssystemen Ausbeuten von
knapp 60 % erzielen lassen, liegt die Ausbeute bei einer lonenstarke von 1,0 mol L-! bereits nur noch
bei 38 %. Ab 2,0 mol L' lonenstarke ist keine Extraktion mehr méglich. Die lonenstéarke des fur die
Versuche mit Fermentationstberstand eingesetzten E. coli - Mediums liegt bei etwa 0,6 mol L-!. Dieser

lonenstéarke entspricht in etwa einem Verlust der Extraktionsausbeute um 7 % im Vergleich zur
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Extraktion aus Wasser, was mit den tatsachlichen Werten fiir die Extraktion von Bernsteinsaure aus
Fermentationsiiberstand korreliert (vgl. Abbildung 5-37).

Um nachzuweisen, ob tatsachlich die lonenstarke allein flr die geringeren Ausbeuten verantwortlich ist,
oder ob die Art des eingesetzten Salzes auch eine Rolle spielt, wurde in einem weiteren Experiment der
Einfluss verschiedener Salze untersucht. Die Bernsteinsaurekonzentration betrug in jeder Losung
0,423 mol L bei einem pH von 2,5. Die Salze wurden in unterschiedlichen Konzentrationen
eingewogen, so dass die Gesamtionenstarke (Bernsteinsaure + Salz) in jeder Lésung 1,0 mol L

betrug.
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Abbildung 5-39:  Einfluss der Salze NH.CI, NaCl, MgCl,*2H,0, MgS04*7H20, CaCl;*2H,0 und KH,PO, bei
der Extraktion von Bernsteinsaure mit den Reaktivextraktionssystemen T1 [ und 29/6 B mit
einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg! Losungsmittel. (-) ist die Referenz ohne Zusatz. Die
Extraktion erfolgte in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fir 10 min. Die
Bernsteinsaurekonzentration in der wéssrigen Phase betrug 0,423 mol L' bei einem pH von
2,5. Dargestellt sind neben den Extraktionsausbeuten die lonenstarke der Kationen @, die
lonenstarke der Anionen A. Die Gesamtionenstarke liegt hier fiir alle untersuchten
Salzlésungen bei 1,0 mol L.

Dargestellt ist in Abbildung 5-39 neben den Extraktionsausbeuten von Bernsteinsaure mit den
Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6, die lonenstarke der Anionen, die lonenstarke der Kationen
sowie die Extraktionsausbeuten der Reaktivextraktionssysteme ohne Zusatz (-) von Salzen. Obwohl in
allen Lésungen die Gesamtionenstérke 1,0 mol L' betrug, sind die erzielbaren Ausbeuten je nach Salz
stark unterschiedlich. Kaliumdihydogenphosphat (KH2POs4) hemmt die Extraktion gefolgt von
Calciumchlorid (CaCl2) am geringsten. Es lassen sich hier bei einer lonenstarke von 1,0 mol L' 80 %
und 60 - 70 % Ausbeute statt 94,7 - 95,5 % erzielen. Auch Magnesiumsulfat (MgSOs) behindert die
Extraktion teilweise. Die mdglichen Ausbeuten liegen hier bei etwa 60 %. Stark reduziert wird die Hohe
der Extraktion durch die Salze Ammoniumchlorid (NH4CI), Natriumchlorid (NaCl) und Magnesiumchlorid
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(MgCl2). Die Ausbeuten liegen hier zwischen 17 % und 32 %. Vergleicht man die Extraktionsausbeuten
mit den korrelierenden lonenstarken der Anionen und Kationen so ist kein eindeutiger Trend erkennbar.
Auch die Gesamtionenstarke, die konstant 1,0 mol L' betrug, kann hier nicht ausschlaggebend fir die
unterschiedlichen Extraktionsausbeuten sein. Um zu untersuchen, ob die lonenkonzentration fur die
niedrigeren Ausbeuten verantwortlich ist, sind in Abbildung 5-40 statt den lonenstérken deshalb die

lonenkonzentrationen der zusatzlich eingewogenen Salze in den einzelnen Lésungen aufgetragen.
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Abbildung 5-40:  Einfluss der Salze NH.Cl, NaCl, MgCl,*2H,0, MgS04*7H,0, CaCl;*2H,0 und KH,PO4 bei
der Extraktion von Bernsteinséure mit den Reaktivextraktionssystemen T1 [ und 29/6 Il mit
einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg Losungsmittel. (-) ist die Referenz ohne Zusatz. Die
Extraktion erfolgte in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasfléschchen bei 30 Hz fiir 10 min. Die
Bernsteinsaurekonzentration in der wassrigen Phase betrug 0,423 mol L' bei einem pH von
2,5. Dargestellt sind neben den Extraktionsausbeuten die Konzentration der Kationen @, die
Konzentration der Anionen A und die Salzkonzentration [.

Der negative Einfluss auf die Extraktion von Bernsteinsaure ist hier eindeutig auf die Salzkonzentration
zurlckzufuhren. Je hoher die Salzkonzentration, desto starker ist auch die Extraktionsausbeute von
Bernsteinsaure reduziert. Dieser Effekt kann durch die Anionen des jeweiligen Salzes erklart werden,
die mit den Carboxylgruppen der Bernsteinsaure um die in der Ldsung vorhandenen Protonen
konkurrieren (Jun et al. 2007a). Die daraus resultierenden Sauren (HCI, H.SO4 oder H3PO4) werden mit
Bernsteinsaure koextrahiert. Je hoher die Konzentration an Anionen, desto geringer ist
dementsprechend die Extraktionsausbeute von Bernsteinséure. Die Ergebnisse zeigen damit deutlich,
dass die geringeren Extraktionsausbeuten von Bernsteinsaure aus Fermentationstberstand durch die
im Medium vorhandenen Salze hervorgerufen werden. Ein Ziel der Bernsteinsaure-Fermentation muss

deshalb die Minimierung der Salze im eingesetzten Medium sein.
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Koextraktion anderer organischer Sauren

Neben Salzen und lonen liegen in Fermentationsiiberstanden, wenn auch unter optimalen
Produktionsbedingungen nur in sehr geringen Mengen, Nebenprodukte, wie andere organische Séauren
vor. Um die Koextraktion dieser Sauren zu untersuchen, wurden wassrige Mischungen bestehend aus
0,423 mol L-' Bernsteinsaure, 0,083 mol L' Essigsaure und 0,022 mol L' Milchs&ure mit einem pH von
2 bis 8 mit den Systemen 29/6 und T1 mit einer Konzentration von 1,0 mol kg-' Lésungsmittel extrahiert.

Die pKs-Werte der eingesetzten organischen Sauren sind Tabelle 5-4 zu entnehmen.

Tabelle 5-4: pKs organischer Séuren Mono-, Di- und Polycarbonsauren

Séaure pKs1 pKs:2
Bernsteinsaure 417 5,64
Milchs&ure 3,86 -
Essigsaure 4,76 -

Unabhangig von der Art der Saure nehmen die Extraktionsausbeuten mit sinkendem pH zu, wie in
Abbildung 5-41 zu sehen ist. Grund hierfur ist, wie bereits in Punkt 3.5.2 beschrieben, dass nur die

undissoziierten Sauremolekiile mit sekundaren und tertidren Aminen extrahiert werden kdnnen.

Da alle drei vorhandenen Sauren einen pKs von ~ 4 bis 5 haben ist erst ab einem pH kleiner des pKs
eine hohe Extraktionsausbeute moglich.

Alle drei vorhandenen Sauren werden bei einem pH von 7 - 8 (>> pKs) mit ca. 20 % in gleicher Hohe,
wenn auch nur mit geringer Ausbeute, extrahiert. Bei einem pH von 5 und 6 (> pKs) kann mit 10 - 15 %
Unterschied deutlich mehr Essigsaure als Milchsaure und Bernsteinsaure in die organische Phase
uberflhrt werden. Grund hierflr ist der hohere pKs der Sdure und die damit groRBere Menge an
undissoziierten Sauremolekilen. Bei pH 4 zeigen die Sauren Extraktionsausbeuten, die mit inrem pKs
korrelieren. Milchsdure hat mit 3,86 den niedrigsten pKs und zeigt dementsprechend die geringste
Ausbeute. Essigsaure zeigt mit einem pKs von 4,76 eine hohe Ausbeute und Bernsteinsaure liegt auf
Grund des pKs1 von 4,17 und des pKsz von 5,64 etwa auf der gleichen Hohe. Nur bei einem sehr
niedrigen pH von 2 - 3 lasst sich Bernsteinsaure mit Reaktivextraktionssystem 29/6 besser extrahieren
als die anderen beiden Sauren. Da Bernsteinsaure eine Dicarbonsaure ist sind hier zwei protonierte
Carboxylgruppen vorhanden und die Wahrscheinlichkeit der Bindung eines Amins ist héher als bei den
Monocarbonsauren. Die maximalen Ausbeuten liegen hier fir Bernsteinsaure bei 84 - 88 %, fur
Essigsaure bei 70 - 72 % und fur Milchsaure bei 61 - 63 %.
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Abbildung 5-41:  Koextraktion anderer organischer Sduren aus einer wassrigen Losung bestehend aus
0,423 mol L' Bernsteinsaure 4, 0,083 mol L Essigsdure ® und 0,022 mol L' Milchsaure
/A mit dem Reaktivextraktionssystem T1 (A) und 29/6 (B) mit einer Aminkonzentration von
1,0 mol kg Lésungsmittel. Der pH in der wassrigen Phase wurde zwischen 2,0 und 8,0
variiert. Die Extraktion erfolgte in der Schwingmiihle in 1,5 mL-Glasflaschchen bei 30 Hz fiir
10 min.

Nahezu identisch verhalten sich die Extraktionsausbeuten der drei organischen Sauren bei der
Extraktion mit System 29/6. Auch hier zeigen Milchsaure, Essigsaure und Bernsteinsaure bei einem
hohen pH von 7 - 8 (<< pKs) mit etwa 15% gleich hohe Ausbeuten.

Im mittleren untersuchten pH-Bereich wird Essigsaure auf Grund des hdchsten pKs am besten
extrahiert. Ab pH 4 erreichen die Ausbeuten flr Bernsteinsaure und Essigsaure die gleiche Hohe mit
knapp 60 %. Im Durchschnitt liegen auch hier die Extraktionsausbeuten von Essigsaure um 15 % hoher
als die von Milchsaure. Nur bei pH 2 und 3 wird Bernsteinsaure auf Grund der zwei Carboxylgruppen
von Reaktivextraktionssystem 29/6 besser extrahiert als die anderen S&uren. Die maximalen Ausbeuten

liegen hier bei 89 - 90 % flir Bernsteinsaure, 78 - 80 % fur Essigsaure und 67 - 69 % fir Milchsaure.
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Fur einen spateren biotechnologischen Prozess zur Erzeugung von Bernsteinsaure sind auf Grund der
eben gezeigten Ergebnisse mdglichst niedrige pH-Werte fir die Aufarbeitung notwendig. Dennoch wird
auch unter optimalen Bedingungen sowohl Milchs&ure und Essigsaure in groer Menge mitextrahiert.
Da mit den Reaktivextraktions-systemen keine Riickfiihrung des abgereicherten Fermentations-
Uberstands maglich ist kann eine pH-Absenkung durch einen pH-ungeregelten Prozess am Ende der
Fermentation oder durch Zugabe von pH-Korrekturmitteln erzielt werden. Gleichzeitig ist durch die
gezeigten Ergebnisse die Bedeutung einer geeigneten Prozessfihrung zur Vermeidung einer

Nebenproduktbildung aufgezeigt.
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5.5 Reaktionstechnische Untersuchungen im Zentrifugalextraktor

Wie bereits in Kapitel 3.5.5 beschrieben eignen sich vor allem Zentrifugalextraktoren fir die Isolierung
von Produkten aus wassrigen Fermentationslosungen. In dieser Arbeit wurde deshalb fur die
MafstabsvergroRerung der CINC-Zentrifugalextraktor CS50 eingesetzt. Parameter, die die
Extraktionsausbeute im Zentrifugalextraktor beeinflussen, sind die Wehrscheibe fir den Ablauf der

leichten Phase, der Volumenstrom der Phasen und die Rotationsgeschwindigkeit.

Wehrscheibe

Fir die Bestimmung der passenden Wehrscheibe bei der Extraktion von Bernsteinsaure aus einer
wassrigen Losung oder aus Fermentationsiiberstand mit den Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6
wurde das mit dem Zentrifugalextraktor gelieferte Programm ,WeirCalc* zur Berechnung verwendet. Die
Ermittlung der optimalen Wehrscheibe basiert dabei auf den Dichteunterschieden (siehe Tabelle 12-16
im Anhang) der zwei eingesetzten Phasen. Da Faktoren, wie die Viskositat der Flussigkeiten, bei der
Berechnung nicht beriicksichtigt werden, erfolgte eine experimentelle Uberpriifung der vorgeschlagenen
Wehrscheibe (Lochdurchmesser von 24,77 mm). Dabei konnten die Ergebnisse die theoretisch
ermittelte Wehrscheibe bestatigen. Diese Wehrscheibe wurde im Folgenden fur alle Reaktivextraktionen
von Bernsteinsaure aus Wasser oder Fermentationstberstand mit den Reaktivextraktionssystemen T1
und 29/6 eingesetzt.

Volumenstrom

Eine weitere StellgroBe, neben der Wehrscheibe, ist der Volumenstrom der beiden Phasen. Die
maximale Durchflussmenge fir den verwendeten Zentrifugalextraktor CS50 ist 2000 mL min-'. Die
maximalen Durchflussraten der hier eingesetzten Pumpen lagen jedoch bei nur 250 mL min-', was
einem Gesamtvolumenstrom bei einem Phasenverhaltnis von 1:1 von 500 mL min-' entspricht. In
folgendem Versuch wurden deshalb lediglich Volumenstréme von 10 - 250 mL min' je Phase
eingestellt und die Ausbeuten bestimmt. Deutlich zu erkennen ist in Abbildung 5-42 das Absinken der
Extraktionsausbeuten im Zentrifugalextraktor mit zunehmendem Volumenstrom der Phasen. Die
Extraktionsausbeute von Reaktivextraktionssystem 29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg1
sinkt dabei von 84,9 % auf 77,9 % bei einer Erhohung der Volumenstrome von 10 mL min-! auf

250 mL min-! je Phase.
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Abbildung 5-42:  Einfluss der Volumenstrdme auf die Reaktivextraktion im Zentrifugalextraktor mit den
Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6. Dargestellt sind die Extraktionsausbeuten der
Reaktivextraktionssysteme 29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,0 4 und 1,5 mol kg
Losungsmittel A und T1 mit einer Aminkonzentration von 1,0 O und 1,5 mol kg
Losungsmittel L1. Die Volumenstrome wurden zwischen 10 - 250 mL min-' je Phase variiert.
Zusatzlich dargestellt ist die durchschnittliche Verweilzeit € der Flissigkeiten im Extraktor.
Die Rotationsgeschwindigkeit betrug 50 Hz, die Wehrscheibe mit Lochdurchmesser
24,77 mm und die Bernsteinséurekonzentration 0,423 mol L' bei einem pH von 2,0.

Fur das 1,5 mol kg konzentrierte Reaktivextraktionssystem 29/6 ist die Absenkung von 93,7 % auf
84,6 % vergleichbar. Damit fihrt eine Erhéhung der Volumenstréme von 10 mL min-! auf 250 mL min-!
bei Reaktivextraktionssystem 29/6 zu einer Senkung der Extraktionsausbeute von 7,0 - 9,1 %. Fur das
Reaktivextraktionssystem T1 mit einer Aminkonzentration von 1,0 mol kg sinkt die Ausbeute von
86,2 % auf 68,9 % bei einer Erhéhung der Volumenstréme von 10 mL min-! auf 250 mL min-! je Phase.
Die Ausbeute mit dem 1,5 mol kg konzentrierten T1 sinkt von 93,5 % auf 73,2 %. Insgesamt sind die
Extraktionsausbeuten mit Reaktivextraktionssystem T1 bei einem Volumenstrom von 250 mL min-*
damit um 17,3 - 20,3 % niedriger als bei einem Volumenstrom von 10 mL min-1. Des Weiteren lassen
sich unabhangig vom eingesetzten Reaktivextraktionssystem insgesamt hohere Extraktionsausbeuten
bei den hoher konzentrierten Reaktivextraktionssystemen beobachten. Diese sinken jedoch mit
zunehmendem Volumenstrom auch starker ab als die Extraktionsausbeuten der niedriger konzentrierten
Reaktivextraktionssysteme. Grund fiir die reduzierten Ausbeuten kann sein, dass die Reaktion zwischen
Amin und Bernsteinséure langsam ablauft und die erzielte Verweilzeit bei héheren Volumenstromen
nicht ausreichend fiir die Gleichgewichtseinstellung ist (Reaktionslimitierung). Wéhrend die Verweilzeit

bei einem Volumenstrom von 10 mL min- fir die Flissigkeiten etwa 7,75 min betragt, sind es bei
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250 mL min-" nur noch etwa 19 s. Die hdchsten Extraktionsausbeuten lassen sich dementsprechend bei
niedrigen Volumenstromen und damit [angeren Verweilzeiten erzielen.

Das Reaktivextraktionssystem 29/6 liefert durchschnittlich etwas hohere Ausbeuten als
Reaktivextraktionssystem T1. Aulerdem ist der Abfall mit zunehmenden Volumenstrdmen fir das
Reaktivextraktionssystem 29/6 unabhéngig von der Aminkonzentration weniger stark als fiir das
Reaktivextraktionssystem T1. Dies korreliert mit den Ergebnissen zur Reaktionskinetik,
die bereits gezeigt haben, dass das Reaktionsgleichgewicht mit Reaktivextraktionssystem 29/6
schneller erreicht wird als mit T1 (vgl. Abbildung 5-32). Mit hoher Wahrscheinlichkeit ist deshalb hier

eine Limitierung durch die Reaktionsgeschwindigkeit flr die sinkenden Ausbeuten verantwortlich.

Neben den Extraktionsausbeuten wurden zusatzlich die Verunreinigungen der wassrigen Phase mit
organischer Phase (Abbildung 5-43) und die Verunreinigung der organischen Phase mit wassriger

Phase (Abbildung 5-44) fiir die Volumenstrome zwischen 10 - 250 mL min-! bestimmt.
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Abbildung 5-43:  Verunreinigung der Wasserphase mit organischer Phase mit steigendem Volumenstrom.
Dargestellt sind die Verunreinigungen bei der Extraktion der Reaktivextraktionssysteme 29/6
mit einer Aminkonzentration von 1,0 € und 1,5 mol kg-' Lésungsmittel & und T1 mit einer
Aminkonzentration von 1,0 O und 1,5 mol kg' Lésungsmittel L1 im Zentrifugalextraktor. Die
Volumenstrome wurden von 10 bis 250 mL min' je Phase variiert. Die Rotations-
geschwindigkeit betrug 50 Hz, die Wehrscheibe mit Lochdurchmesser 24,77 mm und die
Bernsteinsaurekonzentration 0,423 mol L (pH 2,0).

Dabei ist zu erkennen, dass die Verunreinigung der wassrigen Phase mit organischer Phase mit
steigenden Volumenstromen bis etwa 100 Hz zunimmt und auch bei hoheren Volumenstromen auf
diesem Niveau bleibt. Wahrend bei 10 mL min-! je Phase keinerlei Verunreinigung auftritt sind es bei

250 mL min-! zwischen 1,4 - 2,3 % vlv an organischer Phase, die in der wassrigen Phase verbleiben.
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Dies lasst auf eine unzureichende Phasentrennung mit zunehmendem Volumenstrom schliefen. Grund
hierfir ist ebenfalls die verkirzte Verweilzeit der Phasen im Zentrifugalextraktor mit zunehmendem
Volumenstrom. Sinkt die Verweilzeit, sinkt auch die Trennzeit der Phasen im Rotorinneren und die
Phasen sind am Auslass (am Wehr) noch nicht komplett getrennt. Ein geringer Anteil an organischer
Phase befindet sich noch in der wéssrigen Phase und tritt (ber das Wehr der schweren wéssrigen
Phase mit aus. Ebenfalls zu beobachten ist, dass die Verunreinigungen der wassrigen Phase mit
organischer Phase flir beide Reaktivextraktionssysteme bei einer héheren Aminkonzentration geringer
sind als bei einer niedrigeren Aminkonzentration. Dies liegt vermutlich an den etwas groReren
Dichtedifferenzen (vgl. Tabelle 12-16 im Anhang) zwischen den organischen Phasen mit einer
Aminkonzentration von 1,5 mol kg' und der wassrigen Bernsteinsaurephase im Vergleich zu den

organischen Phasen mit einer Konzentration von 1,0 mol kg-!.

Genau gegenteilig verhalt sich die Verunreinigung der organischen Phase mit wassriger Phase. Hier ist
eine Abnahme der Verunreinigung mit zunehmenden Volumenstromen der Phasen zu beobachten
(siehe Abbildung 5-44).
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Abbildung 5-44:  Verunreinigung der organischen Phase mit wassriger Phase bei steigendem Volumenstrom
im Zentrifugalextraktor. Dargestellt sind die Verunreinigungen bei der Extraktion mit den
Reaktivextraktionssystemen 29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,0 4 und 1,5 mol kg
Lésungsmittel & und T1 mit einer Aminkonzentration von 1,0 O und 1,5 mol kg
Lésungsmittel L. Die Volumenstréme wurden von 10 bis 250 mL min' je Phase variiert.
Extraktionsbedingungen: Rotationsgeschwindigkeit 50 Hz, Wehrscheibe mit Lochdurch-
messer 24,77 mm, Bernsteinsaurekonzentration 0,423 mol L (pH 2,0).

Wahrend bei 10 mL min-! Volumenstrom je Phase zwischen 1,0 und 4,8 % v/v der wéssrigen Phase in
der organischen Phase verbleiben, tritt ab etwa 100 mL min-* keine Verunreinigung mehr auf. Die
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Verunreinigung der organischen Phase mit wassriger Phase ist zudem bei den Reaktivextraktions-
systemen mit héherer Aminkonzentration héher als bei niedrigerer Aminkonzentration. Grund hierfir ist
vermutlich das sich mit dem Volumenstrom andernde Phasenverhaltnis in der Zentrifuge, das bei
niedrigen Volumenstromen zu einem Austritt von Mischphase ber das Wehr der leichten Phase fiihrt.
Ebenfalls mdglich ist eine Riickvermischung durch Druckunterschiede auf Grund der eingesetzten
peristaltischen Pumpen. Bei niedrigen Volumenstromen ist die Férderung der Phasen stark pulsierend,

wird jedoch mit zunehmendem Volumenstrom gleichmaRiger.

Um die optimalen Volumenstrome naher einzugrenzen, bei denen in keiner der beiden Phasen
Verunreinigungen auftreten, wurde ein weiteres Experiment mit Volumenstromen von 10 -100 mL min-!
durchgefiihrt.
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Abbildung 5-45:  Einfluss des Volumenstroms bei der Reaktivextraktion im Zentrifugalextraktor. Die Extraktion
erfolgte mit den Reaktivextraktionssystemen 29/6 A und T1 LI mit einer Aminkonzentration
von 1,5 mol kg' Losungsmittel. Die Volumenstrome wurden von 10 bis 100 mL min-' je
Phase variiert. Zusatzlich dargestellt ist die durchschnittliche Verweilzeit € der Flissigkeiten
im Extraktor. Die Rotationsgeschwindigkeit betrug 50 Hz, die Wehrscheibe 24,77 mm und die
Bernsteinsaure-konzentration 0,423 mol L' bei einem pH von 2,0.

Wie in Abbildung 5-45 dargestellt, ist auch in diesem Bereich eine Absenkung der Extraktionsausbeuten
zwischen 20 und 100 mL min-! feststellbar. Die Ausbeuten sinken hier fiir Reaktivextraktionssystem T1
von 92,8 % auf 89,5 % und flr Reaktivextraktionssystem 29/6 von 94,5 % auf 89,4 %. Dabei ist
ebenfalls ein Zusammenhang zwischen der Senkung der Ausbeute und der sinkenden Verweilzeit
feststellbar, was auf eine Reaktionslimitierung hindeutet.

Bei 10 mL min! liegen die Ausbeuten sowohl fiir das Reaktivextraktionssystem 29/6 als auch fir T1
niedriger als bei 20 mL min-. Dies ist auf die eingesetzten peristaltischen Pumpen zuriickzufihren, die
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bei sehr geringen Volumenstromen unregelmaRig (pulsierend) die Phasen befordern. Dadurch kann es
im Extraktor zu Druckschwankungen kommen, die zu einer Rlckvermischung der Phasen und damit
niedrigeren Ausbeuten flihren. Zum anderen kann auch eine unzureichende Mischung und Trennung

der Phasen im Zentrifugalextraktor bei sehr niedrigen Volumenstrémen dafiir verantwortlich sein.

Auch fir den Bereich der Volumenstrdme von 10 - 100 mL min-' je Phase wurden die Verunreinigungen

der Phasen bestimmt, was in Abbildung 5-46 dargestellt ist.
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Abbildung 5-46:  Verunreinigungen der Phasen bei der Extraktion mit den Reaktivextraktionssystemen 29/6
und T1 im Zentrifugalextraktor mit steigenden Volumenstromen von 10 - 100 mL min-! beider
Phasen. Verunreinigung der wassrigen mit organischer Phase T1 B und 29/6 @.
Verunreinigung der organischen Phase T1 [0 und 29/6 O mit wassriger Phase. Die
Rotationsgeschwindigkeit betrug 50 Hz, die Wehrscheibe mit Lochdurchmesser 24,77 mm
und die Bernsteinsaurekonzentration 0,423 mol L' bei einem pH von 2,0.

Dabei ist ebenfalls eine Zunahme der Verunreinigung der wassrigen Phase mit organischer bei
steigenden Volumenstromen feststellbar. Wahrend bei 10 und 20 mL min-! keine Verunreinigungen der
wassrigen Phase auftreten, sind es bei 100 mL min-' je nach eingesetztem Reaktivextraktionssystem
zwischen 1,8 % und 2,5 % v/v. Genau gegenteilig verhalt sich auch hier die Verunreinigung der
organischen mit wassriger Phase. Bei 10 mL min-' verbleiben bis zu 4,8 % v/v der wassrigen in der
organischen Phase. Ab 20 mL min"' ist hier keine Verunreinigung der organischen Phase mehr
feststellbar. Vergleicht man die Hohe der Verunreinigungen mit der erzielbaren Ausbeute (siehe
Abbildung 5-45) ist ein Volumenstrom von 20 mL min-' je Phase bzw. ein Gesamtvolumenstrom von
40 mL min' als Optimum identifizierbar. An diesem Betriebspunkt konnen sowohl die hdchsten

Ausbeuten fir Bernsteinsaure als auch die geringsten Verunreinigungen erzielt werden.
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Da hier lediglich eine optimaler prozessgeeigneter Volumenstrom identifiziert werden konnte, wurden in
einem weiteren Experiment unterschiedliche Volumenstréme von wassriger und organischer Phase auf
ihre Ausbeuten untersucht. In Abbildung 5-47 gezeigt sind die Verhaltnisse der Volumenstréme von
wassriger und organischer Phase von 20/10, 10/20, 10/30 und 10/40 mL min-' im Vergleich zu den

bereits besten identifizierten Volumenstromen von 20/20 mL min-'.
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Abbildung 5-47:  Einfluss unterschiedlicher Volumenstrome von wassriger und organischer Phase auf die
Reaktivextraktion im Zentrifugalextraktor. Die Extraktion erfolgte mit den Reaktivextraktions-
systemen 29/6 M und T1 O mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg Ldsungsmittel.
Zusétzlich dargestellt ist die durchschnittliche Verweilzeit @ der Fliissigkeiten im Extraktor.
Die Rotationsgeschwindigkeit betrug 50 Hz, die Wehrscheibe mit einem Lochdurchmesser
24,77 mm und die Bernsteinsaurekonzentration 0,423 mol L' bei einem pH von 2,0.

Alle unterschiedlichen Volumenstrome zeigen dabei niedrigere maximale Ausbeuten als der fur beide
Phasen gleiche Volumenstrom von 20 mL min-'. Wird mehr wéssrige Phase als organische Phase
eingesetzte (Volumenstrom 20/10 mL min') liegen die Ausbeuten je nach eingesetztem
Reaktivextraktionssystem bei 75 - 79 %. Dies ist fUr einen einstufigen Ansatz zu niedrig, kann aber fur
eine mehrstufige Extraktion interessant sein, da hier das Volumen auf die Halfte reduziert werden kann.
Wird mehr organische als wassrige Phase eingesetzt, wie bei den Volumenstromen 10/20, 10/30 und
10/40 mL min', sind héhere Ausbeuten erreichbar. Diese nehmen jedoch mit zunehmendem
Volumenstrom der organischen Phase ab. Grund hierfiir ist die kiirzere Verweilzeit der Flissigkeiten im
Extraktor mit steigendem Gesamtvolumenstrom der Phasen. Dementsprechend sind héhere
Volumenstrome der organischen Phase nicht von Vorteil. Die hochsten Ausbeuten lassen sich weiterhin

bei einem Volumenstrom von je 20 mL min-' der beiden Phasen erzielen.
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Rotationsgeschwindigkeit

Neben den beiden bereits untersuchten StellgroBen Wehrscheibe und Volumenstrom ist auch die
Rotationsgeschwindigkeit von groRer Bedeutung fir die erzielbaren Ausbeuten. In Abbildung 5-48
dargestellt sind die Extraktionsausbeuten von Bernsteinsaure mit den Reaktivextraktionssystemen T1
und 29/6 bei einem Volumenstrom beider Phasen von 20 mL min-! und Rotationsgeschwindigkeiten von
10 - 100 Hz. Eine Tabelle mit den Umrechnungen der Rotationsgeschwindigkeit von Hz in min-' und g

istim Anhang zu finden.
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Abbildung 5-48:  Einfluss der Rotationsgeschwindigkeit auf die Reaktivextraktion im Zentrifugalextraktor. Die
Extraktion erfolgte mit den Reaktivextraktionssystemen 29/6 A und T1 O mit einer
Aminkonzentration von 1,5 mol kg'* Lésungsmittel. Die Rotationsgeschwindigkeiten variierten
von 10 bis 100 Hz. Der Volumenstrom beider Phasen betrug 20 mL min-', die Wehrscheibe
mit Lochdurchmesser 24,77 mm und die Bernsteinsaurekonzentration 0,423 mol L' bei
einem pH von 2,0.

Unabhangig vom eingesetzten Reaktivextraktionssystem ist zuerst ein Anstieg der Ausbeuten bis 50 Hz
beobachtbar. Ab 50 Hz fallt die Extraktionsausbeute dann wieder ab. Dieser Kurvenverlauf beruht auf
zwei unterschiedlichen Effekten. Der Anstieg bis 50 Hz ist durch die bessere Durchmischung der
Phasen mit steigender Rotationsgeschwindigkeit zu erklaren. Der Abfall der Ausbeute ab 50 Hz kommt
durch die gleichzeitig mit steigender Rotationsgeschwindigkeit friher einsetzende Phasentrennung
zustande. Eine friihere Trennung bedeutet in diesem Fall eine kiirzere Mischzeit im Zentrifugalextraktor
und damit niedrigere Ausbeuten. Bei 50 Hz wird dementsprechend die hochste Extraktionsausbeute
durch eine optimale Mischung der Phasen, eine optimal lange Mischzeit und eine nicht zu friih

einsetzende und dennoch ausreichende Trennung der Phasen erreicht.
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Auch bei den Experimenten zum Einfluss der Rotationsgeschwindigkeit wurden die Verunreinigungen
der Raffinat- und Extraktphase bestimmt. Dabei konnte die Raffinatphase bei allen untersuchten
Rotationsgeschwindigkeiten rein gewonnen werden. Auf eine Abbildung wurde deshalb verzichtet. Die

Verunreinigung der Extraktphase mit Raffinatphase ist in Abbildung 5-49 dargestellt.
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Abbildung 5-49:  Verunreinigung der organischen Phase mit Wasserphase bei der Extraktion der
Reaktivextraktionssysteme 29/6 A und T1 [ mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg
Loésungsmittel im Zentrifugalextraktor mit unterschiedlichen Rotationsgeschwindigkeiten von
10 bis 100 Hz. Der Volumenstrom beider Phasen betrug 20 mL min', die Wehrscheibe mit
Lochdurchmesser 24,77 mm und die Bernsteinsaurekonzentration 0,423 mol L bei einem
pH von 2,0.

Bei niedrigen Rotationsgeschwindigkeiten von 10 Hz lief nahezu die komplette Raffinatphase tUber das
Wehr der leichten Phase mit in die Extraktphase. Grund hierflir ist eine unzureichende Phasentrennung.
Bei niedrigen Rotationsgeschwindigkeiten trennen sich die Phasen nur langsam und ein groRer Anteil
als Mischphase bleibt bestehen. Dieser Effekt ist jedoch bereits bei 20 Hz nahezu verschwunden. Hier
betragen die Verunreinigungen der Extraktphase noch maximal zwischen 1,4 und 2,8 % v/v. Ab 50 Hz
sind keine Verunreinigungen der Phasen mehr feststellbar. Somit ist eine Rotationsgeschwindigkeit von
50 Hz bei Volumenstromen von 20 mL min-' auch im Hinblick auf mdgliche Verunreinigungen die beste

Bedingung firr die Extraktion von Bernsteinsaure mit den Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6.

Die Optimierung der Reaktivextraktion erfolgte bisher nur mit 0,423 molarer Bernsteinsaure und einem
pH von 2,0 aus Wasser. Um unter realistischen Bedingungen, wie spater in einem Produktionsprozess
mit Fermentationslosung, die maximalen Extraktionsausbeuten im Zentrifugalextraktor zu bestimmen,
wurden in einem weiteren Experiment deshalb zusatzlich die Extraktionsausbeuten bei einer

Bernsteinsaurekonzentration von 0,847 mol L-* und einem pH von 4,0 in Wasser und 0,423 mol L' und
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einem pH von 2,0 in Fermentationsuberstand bestimmt. Die Ausbeuten sind in Abbildung 5-50 und
Abbildung 5-51 dargestellt.
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Abbildung 5-50:  Einfluss unterschiedlicher Bernsteinséurekonzentrationen auf die Reaktivextraktion im
Zentrifugalextraktor. Die Extraktion erfolgte mit den Reaktivextraktionssystemen 29/6 und T1
mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg' am optimalen Betriebspunkt (Volumenstrom
20 mL min-' je Phase, Rotationsgeschwindigkeit 50 Hz, Wehrscheibe mit Lochdurchmesser
24,77 mm). Die Bernsteinsaurekonzentration betrug in Wasser 0,423 mol L bei pH 2,0 B
sowie 0,847 mol L' bei pH 4,0 @.

Die Ausbeuten liegen mit beiden eingesetzten Reaktivextraktionssystemen fir die 0,847 molare
Bernsteinsdureldsung mit 48 - 49 % deutlich niedriger als fur die 0,423 molare Saureldsung. Dies ist auf
den hohen pH von 4,0 zurlickzuflihren, bei dem ein groller Anteil an Sauremolekilen in der
dissoziierten nicht extrahierbaren Form vorliegt. Insgesamt sind die Ausbeuten jedoch um 14 - 19 %
niedriger als im mL-Ansatz mit 62 - 68 % (vgl. 1. Stufe Abbildung 5-36). Diese Ergebnisse deuten auf
eine Reaktionslimitierung hin. Die Komplexbildungsreaktion zwischen S&ure und Amin ist zu langsam,
um bei der vorhandenen Verweilzeit im Zentrifugalextraktor (etwa 4 Minuten) und der hohen
Saurekonzentration das Gleichgewicht zu erreichen. Dementsprechend sind hohe Saure-
konzentrationen bei gleicher Aminkonzentration (Uberschuss) in der organischen Phase schlechter zu
extrahieren als niedrigere. Eine Erhohung der Aminkonzentration ist auf Grund der Viskositat und der
schlechten Solvatisierungsfahigkeit von Aminen nicht zielfihrend. Auch die eingestellten Extraktions-
bedingungen (niedriger Volumenstrom, optimale Frequenz) gewahren bereits eine sehr hohe
Verweilzeit. Um hohere Ausbeuten zu erzielen, misste die Extraktion deshalb mehrstufig erfolgen.

Die bisherigen Ergebnisse basieren alle auf der Extraktion reiner wassriger Bernsteinsaurelosungen.
Fur einen industriellen Prozess sind jedoch vor allem Daten uber die Phasentrennung und

Emulsionsbildung von realen Fermentationsiberstanden interessant. Aus diesem Grund wurden in
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einem weiteren Experiment die Extraktionsausbeuten mit wassriger Bernsteinsaurelésung im Vergleich
zu Fermentationstiberstand bei gleicher Ausgangskonzentration und gleichem pH bei unterschiedlichen

Rotationsgeschwindigkeiten bestimmt (siehe Abbildung 5-51).
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Abbildung 5-51:  Einfluss von unterschiedlichen Bernsteinsaurephasen (Wasser vs. Fermentationsiiberstand)
auf die Reaktivextraktion im Zentrifugalextraktor. Die Extraktion erfolgte mit den
Reaktivextraktionssystemen 29/6 A und T1 LI mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg
Losungsmittel aus Wasser sowie aus Fermentationstiberstand (29/6 € und T1 H). Die
Rotationsgeschwindigkeiten wurden von 20 bis 70 Hz variiert. Extraktionsbedingungen:
Volumenstrom beider Phasen 20 mL min-!, Wehrscheibe mit Lochdurchmesser 24,77 mm
und Bernsteinsaurekonzentration in der Wasserphase sowie im Fermentationstiberstand
0,423 mol L' bei einem pH von 2,0.

Auch flr die Extraktion von Bernsteinsaure aus Fermentationsiberstand l&sst sich ein Anstieg bis
50 Hz Rotationsgeschwindigkeit und ein nachfolgende Abfall beobachten. Insgesamt liegen die
Ausbeuten jedoch deutlich niedriger als fir die wassrige Losung. Mit dem Reaktivextraktionssystem T1
lassen sich bei der Extraktion von Bernsteinséure aus Fermentationstberstand im Zentrifugalextraktor
statt 92,7 % nur noch 82,8 % extrahieren, bei Reaktivextraktionssystem 29/6 statt 94,4 % nur noch
84,7 %. In beiden Fallen ist die Differenz bei optimalen Extraktionsbedingungen somit etwa 10 %.
Dieses Phanomen lasst sich wie auch im mL-Ansatz durch die hohere lonenstarke (~0,5 mol L' im
Vergleich zu < 0,1 mol L") und die vorhandenen Salze im Medium erklaren. Auch hier ist auf Grund der
bereits optimierten Bedingungen keine langere Verweilzeit mehr zu erreichen. Hohere Ausbeuten
mussen durch eine mehrstufige Extraktion erfolgen. Des Weiteren konnten in beiden Féllen keine
Verunreinigungen oder Emulsionen detektiert werden. Die Phasentrennung ist dem zu Folge auch mit
Fermentationsuberstand problemlos maoglich.
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5.6 Zusammenfassung und Diskussion

Die Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 wurden im mL-Ansatz charakterisiert. Es konnte die
maximale Beladung, die Koextraktion anderer organischer Sauren und der Einfluss von lonen und
Salzen auf die Extraktion von Bernsteinsaure beschrieben werden. Dabei konnte gezeigt werden, dass
ein pH von 2 - 3 (<< pKs1 = 4,17) fur eine moglichst selektive und effiziente Extraktion von Bernstein-
saure, bei Vorhandensein anderer organischer Sauren nétig ist. Des Weiteren wurden lonen (Art und
Konzentration)  fir  die  niedrigeren  Extraktionsausbeuten ~ von  Bernsteinsdure  aus
Fermentationsiiberstand identifiziert. Je hdher die Menge an vorhandenen Salzen, desto geringer sind
die Ausbeuten. Ziel der Fermentation muss es deshalb auch sein Nebenprodukte und Salze zu
reduzieren, um so einen effektiven Aufarbeitungsprozess zu gewahrleisten.

Die maximale Beladung der Reaktivextraktionssysteme korreliert mit den Literaturergebnissen, die eine
2,1-Komplexbildung beschreiben (Tamada und King 1990b). Je nach Aminkonzentration,
Bernsteinsaurekonzentration und pH der wéassrigen Losung konnte die organische Phase mit
1,1 - 1,9 mol Saure pro mol Amin pro Liter beladen werden. Damit missen 10 - 90 % der Amine
zweifach mit Saure beladen sein. Es konnen jedoch auch in entsprechend geringerem Umfang
3,1-Komplexe entstanden sein.

Nach der Charakterisierung im mL-Ansatz wurde die Reaktivextraktion im L-Ansatz im
Zentrifugalextraktor optimiert. Die optimalen Betriebspunkte konnten flir die Extraktion von
Bernsteinsaure mit den Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6 identifiziert werden. Diese sind eine
Wehrscheibe mit einem Lochdurchmesser von 24,77 mm, ein Volumenstrom je Phase von 20 mL min-!
und eine Rotationsgeschwindigkeit von 50 Hz. Unter diesen Bedingungen lieflen sich die maximalen
Extraktionsausbeuten ohne Verunreinigungen von Raffinat- oder Extrakiphase und eine stabile
Phasentrennung erzielen. Die Verweilzeit betrug hier im Zentrifugalextraktor etwa 4,0 Minuten.

Vergleicht man die Extraktionsausbeuten von Bernsteinsdure in wassriger Ldsung und
Fermentationsiiberstand im mL-MaRstab (Schwingmihle) mit dem L-Malistab (Zentrifugalextraktor) so

lassen sich die in Abbildung 5-52 zusammengefassten Beobachtungen machen.

Insgesamt sind die Ausbeuten der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 im mL- und L-MaRstab
nahezu gleich hoch. Die Extraktion konnte somit erfolgreich auf den L-MaRstab Ubertragen werden. Fur
das Reaktivextraktionssystem T1 lassen sich bei der Extraktion von Bernsteinsaure aus Wasser
92,7 - 94,7 % Ausbeute erziele und bei der Extraktion von Saure aus Fermentationsiberstand
82,8 - 83,0 %. Mit dem Reaktivextraktionssystem 29/6 sind es fur die wassrige Bernsteinsaureldsung
zwischen 94,4 % und 95,5 % und fiir Bernsteinséure aus Uberstand 84,7 - 85,1 %.
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Abbildung 5-52:  Vergleich der Extraktion im Zentrifugalextraktor (Volumenstrom beider Phasen 20 mL min-',
Rotationsgeschwindigkeit 50 Hz, Wehrscheibe 24,77 mm) und in der Schwingmihle
(1,5 mL-Glasflaschchen, 10 min, 30 Hz). Die Extraktion erfolgte mit den Reaktivextraktions-
systemen 29/6 und T1 mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg'. Die Bernsteinsaure-
konzentration in Wasser B sowie in Fermentationstiberstand B betrug 0,423 mol L' bei
einem pH von 2,0.

Sowohl in der Schwingmuhle als auch im Zentrifugalextraktor ist die Ausbeute fir Bernsteinsaure aus
einer wassrigen Losung somit um etwa 10 % hoher als aus Fermentationsuberstand. Auch die
Verteilungskoeffizienten spiegeln dieses Phanomen mit Werten zwischen 14,7 - 21,2 fir die Extraktion
von Bernsteinséure aus Wasser und 4,8 - 5,7 fiir die Extraktion aus Uberstand wieder. Grund hierfiir ist

die hohere lonenstarke des Uberstands.

Bei der Extraktion von Bernsteinsaure aus Fermentationsuberstand konnte zudem beobachtet werden,
dass die organische Phase die orange-braune Farbe des Fermentationstiberstands annahm. Es
mussen dementsprechend aufler Bernsteinsaure andere Stoffe mitextrahiert worden sein, die fiir die
Farbe verantwortlich sind. Diese hatten jedoch keinen Einfluss auf die Phasentrennung. Weder

Emulsionen noch Verunreinigungen der Phasen konnten beobachtet werden.

Des Weiteren konnte gezeigt werden, dass die Verweilzeit (3,75 - 4,0 min) am optimalen Betriebspunkt
bei hohen Bernsteinsaurekonzentrationen nicht ausreichend fiir eine effiziente Extraktion ist. Die
Reaktion zwischen Amin und Saure ist hier der limitierende Schritt. Durch eine mehrstufige Extraktion
konnen die notwendigen hohen Ausbeuten erzielt werden. Im mL-Ansatz konnte gezeigt werden, dass
fur die Extraktion von 0,847 molarer Saure aus Wasser und einem pH von 4,0 unabhangig vom

eingesetzten Reaktivextraktionssystem dafur funf Zyklen notig sind. Eine mehrstufige Extraktion ist
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prinzipiell ebenfalls mit Zentrifugalextraktoren madglich. Jeder Zentrifugalextraktor entspricht dabei einer
theoretischen Stufe. Um das gewiinschte Extraktionsergebnis zu erzielen, werden mehrere Gerate in
Reihe (Kreuzstrom) geschaltet (sieche Abbildung 5-53).

oP OoP OoP OoP
Wassrige abgereicherte
— » 71 » 72 » 73 »| 74 — >
Bernsteinsaureldsung wassrige Phase
— /

Bernsteinsaure-Amin-Komplexe in der
organischen Phase

Abbildung 5-53:  Schema einer mehrstufigen Extraktion im Kreuzstrom
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6 Rickextraktion von Bernsteinsaure

Das folgende Kapitel widmet sich dem zweiten Schritt der Aufarbeitung, der Rickextraktion mit
Trimethylamin (siehe Abbildung 6-1).

Fermentationsbriihe = | Reaktivextraktion %] Ruckextraktion ]| Verdampfungskristallisation |—>Bernsteinséure

Abbildung 6-1: Prozessschema integrierte Reaktivextraktion von Bernsteinsdure - 2. Riickextraktion

Die Ruckextraktion wurde zunachst im Milliliter-Malstab optimiert und anschlie®end auf den

Liter-Mal3stab (Zentrifugalextraktor) ibertragen.

6.1 Reaktionstechnische Untersuchungen ausgewahlter Reaktivextraktions-
systeme

Fir die Rickextraktion von Bernsteinsdure aus einer organischen Phase wurde eine wassrige
Trimethylaminlésung eingesetzt. Wie bei der Reaktivextraktion erfolgte auch fir die Riickextraktion

zunachst eine Charakterisierung im mL-Mafstab. Hierfir wurden folgende Parameter untersucht:

= Kinetik der Rlckextraktion
. Bendtigte Trimethylaminkonzentration
. Einfluss der urspringlichen Beladung der organischen Phase mit Bernsteinsaure aus Wasser

oder Fermentationsiberstand

Kinetik

In einem ersten Experiment sollte die Kinetik der Riickextraktion aufgezeichnet werden. Die
Gleichgewichtsreaktion zwischen Trimethylamin und Bernsteinsaure lief dabei jedoch so schnell ab
(<1 Sekunde), dass keine Kinetik aufgenommen werden konnte. Damit ist die Rlckextraktion deutlich

schneller als die Reaktivextraktion (vgl. Abbildung 5-32).

Trimethylaminkonzentration

Entscheidend fur die Riickextraktionsausbeute ist primér die eingesetzte Menge an Trimethylamin. In

einem Experiment wurden deshalb Trimethylaminkonzentrationen zwischen 0,5 und 5,0 mol pro mol
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Bernsteinsdure in der organischen Phase fiir die Riickextraktion von Bernsteinsaure (0,423 mol L

organische Phase) eingesetzt. Die Ergebnisse sind Abbildung 6-2 zu entnehmen.
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Abbildung 6-2:  Einfluss der Trimethylaminkonzentration bei der Rickextraktion. Dargestellt ist die
Rickextraktionsausbeute aus den organischen Phasen 29/6 mit einer Aminkonzentration von
1,0 @ und 1,5 mol kg' Losungsmittel & sowie T1 mit einer Aminkonzentration von
1,0 O und 1,5 mol kg Lésungsmittel L. Die Riickextraktion erfolgte in der Schwingmiihle in
1,5 mL-Glasflaschchen fiir 10 min bei 30 Hz. Die Bernsteinsaurekonzentration in der
organischen Phase betrug 0,423 mol L.

Eine Ruckextraktionsausbeute von knapp 10 % bei 0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinséure
entspricht der Rickextraktionsausbeute mit reinem Wasser ohne Trimethylamin. Von 0,5 bis 2,0 mol
Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure ist ein Anstieg bis auf 100 % Rickextraktionsausbeute zu sehen.
Trimethyaminkonzentrationen, die hoher als 2,0 mol pro mol Bernsteinsaure sind, liefern stets
Ausbeuten von 100 %. Dies lasst sich durch die zwei Carboxylgruppen der Saure erklaren, die flr eine
Ruckextraktion mit Trimethylamin besetzt werden mussen. Pro mol Saure werden deshalb zwei mol
Trimethylamin benotigt (vgl. Poole und King 1991). Trimethylamin kann dabei die Amine aus dem Amin-
Bernsteinsaure-Komplex verdrangen, an beiden Carboxylgruppen eine erneute Anlagerung verhindern
und so die Saure in Form ihres Salzes in die Wasserphase Uberfihren. Keinen Einfluss auf die Hohe
der Rickextraktionsausbeute hatte in diesem Versuch die Aminkonzentration in der mit Bernsteinsaure
beladenen organischen Phase. Insgesamt scheint die Riickextraktion mit niedrigeren
Trimethylaminkonzentrationen jedoch fiir Bernsteinsaure aus Reaktivextraktionssystem T1 geringfiigig
besser zu funktionieren als flr Bernsteinsaure aus Reaktivextraktionssystem 29/6. Grund hierfiir kdnnte
die bessere Solvatisierung durch 1-Hexanol in Reaktivextraktionssystem 29/6 sein, die die Bindung von

Trimethylamin behindert.
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Obwohl gezeigt werden konnte, dass Trimethylaminkonzentrationen von 2,0 mol pro mol
Bernsteinsaure flir eine komplette Ruiickextraktion ausreichen, wurden alle weiteren Versuche im
mL-MaRstab mit kduflich erwerblicher 25 % Trimethylaminldsung durchgefiihrt. Dies entspricht fur die
Extraktion von 0,423 mol L' Bernsteinsaure einer Konzentration von 9,3 mol Trimethylamin pro mol
Saure. Grund hierflr ist, das Trimethylamin bei Raumtemperatur gasformig ist und sehr schnell aus der
wassrigen Losung verdampft. Mit der hohen Trimethylaminkonzentration sollte sichergestellt werden,

dass 100 % Ausbeute bei der Rickextraktion erzielt werden konnen.

Fermentationstuiberstand

In einem weiteren Experiment wurde untersucht, ob ein Unterschied bei der Riickextraktion besteht,
wenn die Reaktivextraktionssysteme zuvor mit Bernsteinsaure aus Wasser oder aus Fermentations-
Uberstand beladen wurden. Hierfir wurden sowohl flir Reaktivextraktionssystem 29/6 als auch fir
Reaktivextraktionssystem T1 Extraktionen mit 0,423 molarer Bernsteinsdure aus Wasser und aus
Fermentationsiiberstand bei einem pH von 2,0 durchgefiihrt. Die Extraktphasen wurden anschlieend
mit unbeladenem Reaktivextraktionssystem auf die gleiche Bernsteinsaurekonzentration in der
organischen Phase von 0,32 mol L' eingestellt. Diese organischen Phasen wurden in einem weiteren
Schritt mit 25 % Trimethylaminlésung (entspricht hier 12,3 mol pro mol Saure) riickextrahiert. Die

Ergebnisse dieser Ruckextraktion sind Abbildung 6-3 zu entnehmen.
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Abbildung 6-3:  Einfluss verschiedener Bernsteinsaurephasen (Wasser vs. Fermentationsiiberstand) bei der
Rickextraktion. Die Ruckextraktion erfolgte in 1,5 mL-Glasflaschchen in der Schwingmihle
mit den Reaktivextraktionssystemen 29/6 und T1 mit einer Aminkonzentration von
1,5 mol kg bei 30 Hz fir 10 min. Die Bernsteinsiurekonzentration in den jeweiligen
organischen Phasen betrug 0,32 mol L-'. Die Beladung der organischen Phase erfolgte zuvor
mit Bernsteinsaure aus Wasser B oder Fermentationsiberstand E. Die Ruckextraktion
erfolgte mit Trimethylamin mit einer Konzentration von 12,3 mol pro mol Bernsteinséure.
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Bei der Ruckextraktion der Extraktphasen der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6, beladen mit
Saure aus Wasser oder Uberstand, zeigte sich kein Unterschied in der Hohe der Riickextraktions-
ausbeute. Unabhangig davon, ob die Séure urspriinglich aus Wasser oder Uberstand in die organische
Phase extrahiert wurde, sind Riickextraktionsausbeuten im Rahmen der Messgenauigkeit von 100 %

maglich.

6.2 Reaktionstechnische Untersuchungen im Zentrifugalextraktor

Auch fir die Rickextraktion wurden die StellgroRen Wehrscheibe, Volumenstrom der Phasen und
Rotationsgeschwindigkeit im Zentrifugalextraktor optimiert. Da bereits in den Vorversuchen zur
Ruckextraktion gezeigt werden konnte, dass kaum Unterschied in den Riickextraktionsausbeuten der
Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 besteht (vgl. Abbildung 6-3), wurden die Stellgrofien
exemplarisch mit Reaktivextraktionssystem 29/6 ermittelt. Dabei wurde stets 25 % Trimethylaminlésung

eingesetzt.

Wehrscheibe

Die passende Wehrscheibe wurde ebenfalls zuvor mit der mitgelieferten Software ,WeirCalc* iber die
Dichteunterschiede der Phasen berechnet und anschlielend im Experiment Uberprift. Die theoretisch
bestimmte Wehrscheibe konnte hier experimentell validiert werden. Diese hat fiir die Rlckextraktion mit
der Extraktphase des Reaktivextraktionssystems 29/6 und einer wassrigen Trimethylaminlésung den
Innendurchmesser von 22,86 mm. In allen weiteren Rickextraktionen im Zentrifugalextraktor wurde im

Folgenden mit dieser Wehrscheibe gearbeitet.

Volumenstrom

Nach der Ermittlung der passenden Wehrscheibe wurde der Einfluss unterschiedlicher Volumenstrome
zwischen 10 und 250 mL min' je Phase auf die Rickextraktionsausbeute untersucht. Die
Ruckextraktionsausbeuten schwanken dabei im Rahmen der Messgenauigkeit, wie in Abbildung 6-4
dargestellt, um 100 %. Eine sinkende Tendenz mit zunehmenden Volumenstromen und damit
abnehmender Verweilzeit im Extraktor ist dabei nicht feststellbar. Die Reaktion bei der Riickextraktion
lauft, wie bereits im mL-Malstab beschrieben, sehr schnell ab (keine Reaktionslimitierung), sodass
auch kurze Verweilzeiten von wenigen Sekunden fur eine effektive Rlckextraktion ausreichen. Somit
konnen bei der Ruckextraktion deutlich hohere Volumenstrome als bei der Reaktivextraktion
eingesetzte werden. Lediglich bei 10 mL min-' Volumenstrom der Phasen ist eine niedrigere Ausbeute
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von nur 96 % erzielbar. Grund hierflr konnen auch hier die eingesetzten peristaltischen Pumpen sein,
die bei sehr geringen Volumenstromen zu einem ungleichmaRigen Transport (pulsierend) der Phasen

fuhren konnen. Dies kann wiederum in Druckschwankungen und einer Riickmischung der Phasen

resultieren.
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Abbildung 6-4:  Riickextraktionsausbeuten bei variierenden Volumenstromen von 10 bis 250 mL min-' je
Phase im Zentrifugalextraktor. Die Riickextraktion erfolgte mit einer Rotationsgeschwindigkeit
von 50 Hz und der Wehrscheiben mit einem Durchmesser von 22,86 mm. Die organische
Phase 29/6 A mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg' Lésungsmittel wurde zuvor mit
0,423 mol L' Bernsteinsaure beladen. Die Riickextraktion erfolgte mit 9,3 mol Trimethylamin
pro mol Bernsteinsdure. Zusétzlich dargestellt ist die durchschnittliche Verweilzeit @ der
Flussigkeiten im Zentrifugalextraktor.

Verunreinigungen der Raffinatphase oder Extraktphase waren bei der hier gewahlten

Rotationsgeschwindigkeit von 50 Hz bei keiner der untersuchten Volumenstrome feststellbar.

Fir alle weiteren Rickextraktionen im Zentrifugalextraktor wurde aus Kostengriinden mit niedrigen
Volumenstromen zwischen 20 und 60 mL min-' jeder Phase gearbeitet. Flr einen spateren Prozess
sind jedoch auch deutlich héhere Volumenstrome denkbar und aus ékonomischen Griinden sinnvoll.
Volumenstrome tber 250 mL min-! jeder Phase bzw. 500 mL min-! Gesamtvolumenstrom waren mit den
vorhandenen Pumpen nicht méglich. Fir die Rickextraktion waren eventuell jedoch auch vierfach

héhere Volumenstréme bis zum Maximum des Zentrifugalextraktors CS50 von 2000 mL min-' denkbar.
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Rotationsgeschwindigkeit

Obwohl hier bereits in einem ersten Versuch gezeigt werden konnte, dass bei keinem der
Volumenstrome bei 50 Hz Rotationsgeschwindigkeit Verunreinigungen auftraten, sollte der fir eine
Ruckextraktion mogliche Frequenzbereich néher bestimmt werden. Die Ergebnisse sind in Abbildung

6-5 zusammengefasst.
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Abbildung 6-5:  Einfluss der Rotationsgeschwindigkeit bei der Riickextraktion im Zentrifugalextraktor. Die
Rotationsgeschwindigkeit wurde von 10 bis 100 Hz variiert. Es wurde die Wehrscheibe mit
einem Durchmesser von 22,86 mm und Volumenstrome beider Phasen von 60 mL min!
eingesetzt. Die organische Phase 29/6 A mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg
Lésungsmittel wurde zuvor mit 0,423 mol L' Bernsteinsdure beladen. Die Riickextraktion
erfolgte mit 9,3 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure. Ebenfalls dargestellt sind die
Verunreinigung der wassrigen Phase mit organischer Phase A und der organischen mit
wassriger Phase A.

Ahnlich wie bei der Extraktion sind auch hier zuerst ein Anstieg der Riickextraktionsausbeute bis
40 - 50 Hz und ein anschlieBender Abfall zu erkennen. Auch hier resultiert der Kurvenverlauf aus zwei
Effekten. Mit steigender Rotationsgeschwindigkeit nimmt die Durchmischung der Phasen und damit
auch die Ruckextraktionsausbeute zu. Ab einer bestimmten Frequenz (hier 50 Hz) nimmt die Mischzeit
jedoch ab, da die Phasentrennung auf Grund der steigenden Rotationsgeschwindigkeit friiher einsetzt.
Das Optimum liegt hier ebenfalls bei 40 bis 50 Hz.

Betrachtet man die Verunreinigung der organischen Phase mit wassriger Trimethylaminldsung ist ein
starker Volumenverlust der wassrigen Phase bei niedrigen Rotationsgeschwindigkeiten zu beobachten.
Die komplette wassrige Phase fliedt bei einer Frequenz von 10 Hz mit Uber das Wehr der leichten
Phase in die organische Raffinatphase. 50 % des Volumens der organischen Phase sind somit

wassrige Phase. Grund hierfir ist, wie auch bei der Extraktion, die ungeniigende Phasentrennung bei
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einer Rotationsgeschwindigkeit von 10 Hz. Es entsteht nicht die charakteristische Schichtung der
Phasen (vgl. Abbildung 3-26) und beide Flussigkeiten laufen als Mischphase Uber das Wehr der
leichten Phase ab. Die Verunreinigung der organischen Phase mit wassriger Phase nimmt mit
zunehmender Rotationsgeschwindigkeit schnell ab. Bei 20 Hz sind nur noch 28 % v/v wassrige Phase
in der organischen Phase vorhanden. Ab 30 Hz ist nahezu keine Verunreinigung der organischen
Phase mit wassriger mehr beobachtbar.

Gegenteilig verhalt sich die Verunreinigung der wassrigen Phase mit organischer. Bis 60 Hz ist keine
Verunreinigung festzustellen. Ab 70 Hz nimmt die Verunreinigung der wassrigen Phase durch
organische Phase zu. Das Maximum der Verunreinigung bei 100 Hz liegt hier jedoch mit 1,1 % viv
niedrig. In Anbetracht der Rickextraktionsausbeuten und Verunreinigungen lasst sich als optimaler
Frequenzbereich bei Volumenstrdmen von 60 mL min' deshalb der Bereich zwischen 40 - 60 Hz

bestimmen.

Ebenfalls im Zentrifugalextraktor untersucht werden sollte der Einfluss von Wasser bzw.
Fermentationsiiberstand als Donorphasen bei der vorangegangenen Beladung der organischen Phasen
T1 und 29/6 auf die Ruckextraktion. Hierflr wurden das jeweilige Reaktivextraktionssystem mit
0,3 mol L' Bernsteinsaure aus Wasser oder Fermentationsiiberstand mit einem pH von 2,0 beladen.
Die Bernsteinsaurekonzentration wurde mit unbeladenem Reaktivextraktionssystem auf eine
einheitliche Ausgangskonzentration von 0,3 mol L' geringfiigig korrigiert. In einem weiteren Schritt
erfolgte die Rickextraktion mit 25 % Trimethylamin (entspricht hier 13,0 mol pro mol Saure).
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Abbildung 6-6:  Vergleich verschiedener Bernsteinsaurelésungen (Wasser vs. Fermentationsiibertand) bei
der Rickextraktion im Zentrifugalextraktor. Die RUckextraktion erfolgte mit 13,0 mol
Trimethylamin pro mol S&ure bei 50 Hz, der Wehrscheibe 22,86 mm und Volumenstrémen
beider Phasen von 20 mL min-'. Die Aminkonzentration der Reaktivextraktionssysteme 29/6
und T1 betrug 1,5 mol kg-'. Die Beladung der organischen Phase (auf 0,3 mol L) erfolgte
zuvor mit Bernsteinsaure aus Wasser B oder Fermentationsiiberstand BE.
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Unabhangig von der vorangegangenen Beladung der Reaktivextraktionssysteme 29/6 und T1 mit
Bernsteinsdure aus Wasser oder Fermentationsuberstand, lieRen sich Ruckextraktionsausbeuten im
Zentrifugalextraktor von nahezu 100 % erzielen. Dementsprechend ist auch, wie im mL-Ansatz in der
Schwingmihle, kein Unterschied in der Ausbeute bei der Riickextraktion mit Trimethylamin im
Zentrifugalextraktor feststellbar. Des Weiteren konnten in keinem der beiden Reaktivextraktionssysteme

noch in den unterschiedlichen Raffinatphasen Verunreinigungen festgestellt werden.

6.3 Zusammenfassung und Diskussion

Fir die Rickextraktion von Bernsteinsdure aus den organischen Phasen T1 und 29/6 werden
mindestens 2,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinséure bendtigt. Dieses Ergebnis bestétigt die

Literaturdaten von Poole und King (1991).

Der pH in der wassrigen Trimethylaminlosung sinkt bei der Rlckextraktion dabei von urspriinglich
11 auf 9 - 10. Die pH-Senkung ist durch das extrahierte Ammoniumsalz der Bernsteinsaure zu erklaren,
das in der wassrigen Losung in seine lonen zerfallt und somit den pH senkt. Da der pH mit 9 - 10 auch
nach der Riickextraktion noch sehr hoch ist, liegt die komplette rlickextrahierte Bernsteinséure in der
wassrigen Phase in ihrer zweifach dissoziierten Form vor. Diese dissoziierte Form ist von den Aminen
der organischen Phase nicht mehr extrahierbar, weshalb nur die Hinreaktion in die wéassrige Phase aber

keine Ruckreaktion mehr moglich ist.

Nach der Optimierung der Riickextraktion im mL-MaRstab erfolgte die MaRstabsiibertragung auf den
Zentrifugalextraktor (L-MaRstab). Die optimalen Bedingungen fiir die Rlckextraktion der Bernsteinsaure
im Zentrifugalextraktor konnten identifiziert werden. Diese sind eine Wehrscheibe mit einem
Innendurchmesser von 22,86 mm, eine Rotationsgeschwindigkeit von 40 - 60 Hz und Volumenstrome
von 20 - 250 mL min-' (entspricht Gesamtvolumenstrémen von 40 - 500 mL min-1). Die Verweilzeit liegt
bei den hier untersuchten Volumenstrémen zwischen 4 min und 19 s. Hohere Volumenstrdme bis zum
Maximum des Zentrifugalextraktors (2000 mL min-') sind denkbar, da die Riickreaktion sehr schnell
ablauft (keine Reaktionslimitierung), konnten im Rahmen dieser Arbeit jedoch auf Grund der

eingesetzten Pumpen nicht untersucht werden.

Insgesamt traten bei der Rlckextraktion im Zentrifugalextraktor weniger Verunreinigungen als bei der
Extraktion auf, obwohl die Dichteunterschiede zwischen den Phasen geringer sind. Die Phasentrennung
musste hier dementsprechend eigentlich schwieriger sein, konnte jedoch ebenfalls problemlos erzielt

werden.
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Auch fir die Ruckextraktion sind die Ergebnisse des mL-Malstabs mit den Ergebnissen des
L-Mafstabs vergleichbar (siehe Abbildung 6-7).
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Abbildung 6-7:  Vergleich der Rickextraktionsausbeuten im Zentrifugalextraktor (Volumenstrom 20 mL min-’
je Phase, Rotationsgeschwindigkeit 50 Hz, Wehrscheibe 22,86 mm) und in der
Schwingmihle (1,5 mL-Glasflaschchen, 10 min, 30 Hz). Die Beladung der organischen
Phasen T1 und 29/6 (Aminkonzentration 1,5 mol kg Lésungsmittel) erfolgte zuvor mit
Bernsteinsaure aus Wasser B oder Fermentationsiberstand E. Die Riickextraktion erfolgte
mit Trimethylamin mit einer Konzentration von 9,3 mol pro mol Bernsteinsaure.

Es konnten flr die Ruckextraktion von Bernsteinsaure aus Reaktivextraktionssystem 29/6 und T1,
unabhangig vom Ursprung der Saure aus Wasser oder Fermentationsiiberstand, im L-Mafstab
dieselben Ausbeuten wie im mL-MaRstab erzielt werden. Fir die Rlckextraktion von Bernsteinsaure
aus Reaktivextraktionssystem T1 sind dies 97,9 - 100,0 % (K = 46,6)und fir Bernsteinsaure aus
Reaktivextraktionssystem 29/6 98,9 - 100,0 % (K = 89,9).

Zu beobachten war hier jedoch, dass die Trimethylaminphase nach der Riickextraktion der mit
Bernsteinsaure aus Fermentationstiberstand beladenen organischen Phase, die orange-braune Farbe
des Fermentationsmediums annahm. Die organische Phase war nach der Rickextraktion wieder
nahezu farblos. Dies bedeutet, dass die flr die Farbe verantwortlichen Stoffe sowohl bei der Extraktion
als auch bei der Rickextraktion mitextrahiert wurden. Es konnte dennoch eine vollstandige

Phasentrennung erzielt und eine Emulsionsbildung vermieden werden.
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7 Verdampfungskristallisation von Bernsteinsaure

Letzter Aufarbeitungsschritt nach der Extraktion und Rickextraktion ist eine Verdampfung des
Trimethylamins und eine Kristallisation der Bernsteinsaure (siehe Abbildung 7-1).

Fermentationsbriihe —» | Reaktivextraktion || Ruickextraktion || Verdampfungskristallisation | =% Bernsteinsaure

Abbildung 7-1::  Prozessschema integrierte Reaktivextraktion von Bernsteinsure - 3. Verdampfungs-
kristallisation

Im Labormalstab wurde die Verdampfungskristallisation mit einem Rotationsverdampfer durchgefthrt.
Die Bernsteinsaure kristallisierte dabei haufig in der oberen Halfte des Rundkolbens und teilweise auch
am Kolbenhals. Dies erschwerte die Riickgewinnung und damit die Mengenbestimmung, da haufig nicht
die gesamte Saure aus der Apparatur gewonnen werden konnte. Die Ausbeute an kristalliner
Bernsteinsaure bezogen auf die eingesetzte Menge in Losung waren deshalb mit 88,2 + 11,2 % fur
Bernsteinsaure aus Reaktivextraktionssystem 29/6 und 89,0 + 9,1 % fur Bernsteinsaure aus
Reaktivextraktionssystem relativ T1 niedrig und sehr ungenau. Da keine Zersetzungsprodukte von
Bernsteinsaure bei der Verdampfungskristallisation gefunden werden konnten, ist jedoch von

geschatzten Ausbeuten von nahezu 100 % im technischen MaRstab auszugehen.

Interessanter ist bei diesem letzten Aufarbeitungsschritt die Reinheit der Bernsteinsaurekristalle. Hierfir
wurde die kristallisierte Bernsteinsaure in Wasser und in Losungsmittel definiert eingewogen und
sowohl die Bernsteinsaurekonzentration als auch die vorhandenen Verunreinigungen bestimmt. Die
erzielbaren Massenanteile (Reinheit) sind in Abbildung 7-2 fur die urspringlich mit

Reaktivextraktionssystem 29/6 und T1 extrahierte Bernsteinsaure dargestellt.

Insgesamt lassen sich dabei fiur Bernsteinsaure, die in einem ersten Aufarbeitungsschritt mit den
Reaktivextraktionssystemen 29/6 und T1 extrahiert wurde, hohe Reinheiten erzielen. Diese liegen fur
die mit Reaktivextraktionssystem 29/6 extrahierte und mit Trimethylamin ruckextrahierte Saure bei
99,5 % w/w und fur die mit Reaktivextraktionssystem T1 extrahierte und mit Trimethylamin
rckextrahierte Saure bei 98,3 % wiw.
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Abbildung 7-2:  Massenanteil (Reinheit) von Bernsteinséure bei der Verdampfungskristallisation des
Trimethylammmoniumsuccinats bei 160°C und 4 mbar. Die Beladung der Reaktivextraktions-
systeme 29/6 und T1 mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg-* Lésungsmittel erfolgte
zuvor mit 0,423 molarer Bernsteinsaure (pH 2,0) bei 600 min-* fir 1,5 h. AnschlieRend wurde
eine Riickextraktion mit 4,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure durchgefiihrt.

Die Differenz von 0,5 % w/w bzw. 1,7 % w/w entspricht den vorhandenen Verunreinigungen der
Bernsteinsaurekristalle. Diese sind in Abbildung 7-3 fir die ursprunglich mit Reaktivextraktionssystem
T1 extrahierte Saure und in Abbildung 7-4 flr die urspringlich mit 29/6 extrahierte Saure dargestellt.
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Abbildung 7-3:  Verunreinigungen der Bernsteinsiurekristalle nach der Verdampfungskristallisation des
Trimethylammoniumsuccinats eines Prozesses mit Reaktivextraktionssystem T1. Die
Beladung des Reaktivextraktionssystems T1 mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg’
Lésungsmittel erfolgte zuvor mit 0,423 molarer Bernsteinsaure (pH 2,0) bei 600 min- fir
1,5 h. Anschliefend wurde eine Riickextraktion mit 4,0 mol Trimethylamin pro mol

Bernsteinsaure durchgefiihrt. Die Verdampfung und Kristallisation erfolgte bei 160°C und
4 mbar.
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Zu finden sind in der kristallinen Bernsteinsaure Verunreinigungen aus allen Aufarbeitungsschritten.
1-Octanol und Trihexylamin, die Bestandteile des Reaktivextraktionssystems T1, stammen aus der
Extraktion und Trimethylamin aus der Rickextraktion. Trimethylamin ist mit lediglich 0,12 % w/w die
geringste Verunreinigung und nahezu vollstandig entfernt. Hauptriickstdnde sind 1-Octanol und
Trihexylamin. 1-Octanol ist auf Grund seiner, wenn auch geringen, Wasserl6slichkeit in der wassrigen
Trimethylaminphase nach der Rickextraktion vorhanden. Da 1-Octanol einen hohen Siedepunkt von
195°C besitzt, ist die Verdampfung unter den im Labor im Rotationsverdampfer méglichen Bedingungen
sehr langsam, weshalb ein entsprechender Anteil im Kristall zurtickbleibt. Dies macht mit 0,25 % wiw
den zweitgrofiten Anteil an den vorhandenen Verunreinigungen aus. Trihexylamin ist mit 1,2 % wiw
Massenanteil die grofte Verunreinigung. Zum Einen kann es durch seine geringe Wasserloslichkeit bei
der Ruckextraktion in die wassrige zu verdampfende Trimethylaminphase gelangen. Zum Anderen ist
aber auch denkbar, dass teilweise nicht nur homogene Trimethylammoniumsalze, bestehend aus einem
Saure- und zwei Trimethylaminmolekilen, entstehen, sondern auch in sehr geringen Umfang
heterogene Salze aus einem Sauremolekul, einem Trimethylamin- und einem Trihexylaminmolekul. Die
Spaltung der Bindung zwischen Trihexylamin und Saure ist auf Grund der hohen Basizitat und der
geringen Wasserl0slichkeit des Amins sehr schwer, weshalb noch deutliche Mengen Trihexylamin im
Kristall enthalten ist. Die Gesamtmenge an Verunreinigungen entspricht hier mit 1,57 % w/w im Rahmen
der Messgenauigkeit der Differenz der Bernsteinsaurekonzentration von 1,7 % wiw, die in der HPLC

ermittelt wurde.

Auch im Fall von Bernsteinsaure, die urspriinglich mit dem Reaktivextraktionssystem 29/6 extrahiert
wurde, sind Verunreinigungen aus allen Aufarbeitungsschritten in geringem Umfang feststellbar (siehe
Abbildung 7-4).

Trimethylamin ist mit 0,17 % w/w nach 1-Octanol mit 0,42 % w/w die starkste Verunreinigung, wurde
jedoch ebenfalls nahezu vollstandig entfernt. Die Losungsmittel 1-Octanol, 1-Hexanol und die Amine
Dihexylamin und  Diisooctylamin  stammen aus dem flr die Extraktion eingesetzten
Reaktivextraktionssystem 29/6. 1-Octanol und 1-Hexanol sind auch hier auf Grund ihrer geringen
Wasserloslichkeit in der wassrigen Trimethylaminlosung und dadurch im Kristall enthalten. Da der
Siedepunkt von 1-Hexanol mit 157°C deutlich unter dem von 1-Octanol mit 195°C liegt ist die
Verdampfung fir 1-Hexanol einfacher als fur 1-Octanol. Dementsprechend macht 1-Hexanol nur
0,046 % Massenanteil der Bernsteinsaurekristalle aus wahrend es bei 1-Octanol 0,42 % w/w sind.

Auch die Amine sind mit 0,024 % w/w im Fall von Dihexylamin und 0,04 % w/w im Fall von
Diisooctylamin  nur noch in geringen Mengen vorhanden. Sie stammen ebenfalls aus dem

Reaktivextraktionssystem und sind auf Grund ihrer Restldslichkeit in Wasser im Kristall vorhanden.
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Abbildung 7-4:  Verunreinigungen der Bernsteinsiurekristalle nach der Verdampfungskristallisation des
Trimethylammoniumsuccinats eines Prozesses mit Reaktivextraktionssystem 29/6. Die
Beladung des Reaktivextraktionssystems 29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg’
Lésungsmittel erfolgte zuvor mit 0,423 molarer Bernsteinsdure (pH 2,0) bei 600 min- flr
1,5 h. AnschlieRend wurde eine Riickextraktion mit 4,0 mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsaure durchgefiihrt. Die Verdampfung und Kristallisation erfolgte bei 160°C und
4 mbar.

Denkbar ist auch hier wieder die Entstehung von heterogenen Salzen aus Séure, Trimethylamin und
Diisooctylamin bzw. Dihexylamin. In der Summe nehmen die Verunreinigungen einen Massenanteil von
0,7 % w/w ein, was der Differenz der Konzentration der Saure in der HPLC von 0,5 % w/w im Rahmen
der Messgenauigkeit entspricht.

Unabhéngig vom Reaktivextraktionssystem ware gegebenenfalls eine noch langere Verdampfung

sinnvoll, um das Trimethylamin und die anderen Verunreinigungen komplett zu entfernen.
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8 Prozessintegration

Gegen den derzeitigen petrochemischen Produktionsprozess von Bernsteinsaure kann ein
biotechnologischer Prozess nur bestehen, wenn sowohl die Kosten fiir die Produktion und Aufarbeitung
minimiert, als auch gleichzeitig die Ausbeuten maximiert werden. Hierfur ist eine mehrfache Nutzung
der eingesetzten Hilfsmittel, wie Amine und Losungsmittel, notwendig. In mehreren Experimenten wurde
deshalb die Rezyklierbarkeit der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 untersucht. Dabei wurde die
organische Phase nach der Reaktivextraktion stets durch Ruckextraktion mit Trimethylamin aufbereitet

und erneut fur Extraktionen eingesetzt.
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Abbildung 8-1:  Extraktionsausbeuten im 1. und 2. Zyklus der Extraktion mit den Reaktivextraktionssystemen
T1 O und 29/6 M mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg' Ldsungsmittel. Die
Bernsteinsaurekonzentration bei der Extraktion wurde 0,423 mol L' bei pH 2,0 gewahlt. Die
Regenerierung der organischen Phase erfolgte mittels Riickextraktion mit 9,3 mol
Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure in der organischen Phase. Sowohl Extraktion als auch
Rickextraktion wurden in Glasgefalen fiir 1,5 h bei 600 min-* durchgefihrt.

Wie in Abbildung 8-1 dargstellt, zeigte sich dabei schon im 2. Zyklus ein Riickgang der Extraktions-
leistung von Uber 90 %. Durch GC-Messungen (hier nicht dargestellt) konnte gezeigt werden, dass
Trimethylamin, wenn wie hier im Uberschuss vorhanden, bei der Riickextraktion in die organische
Phase Ubergeht. Da Trimethylamin stark wasserlslich ist, lag die Vermutung nahe, dass es bei einer
erneuten Extraktion von der organischen Phase in die wassrige Phase Ubergeht und dort die Extraktion
behindert, indem es die freie Bernsteinsaure bindet (siehe Abbildung 8-2). Insgesamt sind dadurch
weniger freie Bernsteinsauremolekile vorhanden, die in die organische Phase extrahiert werden

konnen.
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Abbildung 8-2:  Schematische Darstellung eines Prozesses bestehend aus Reaktivextraktion von
Bernsteinsaure (B) mit Aminen (A) und Rickextraktion mit Trimethylamin (TMA). Bei der
Reaktivextraktion entsteht ein Amin-Bernsteinsaure-Komplex (A-B) - bei der Riickextraktion
das Trimethylammoniumsalz der Bernsteinsiure (TMA-B). Ist TMA im Uberschuss
vorhanden, kann es bei der Riickextraktion in die organische Phase (bergehen (1).
Hypothese: Bei einer erneuten Reaktivextraktion geht TMA aus der organischen Phase in die
wassrige Bernsteinsaureldsung Uber (2) und bindet dort Bernsteinséure. Bernsteinsaure liegt
dadurch als Trimethylammoniumsalz (3) und nicht mehr als extrahierbare freie Saure vor.

Um diese Hypothese zu belegen, wurden in einem weiteren Experiment die Reaktivextraktionssysteme
T1 und 29/6 nach einer ersten Extraktion (Ausbeuten hier 94,9 % und 95,2 %) und einer Aufbereitung
mit unterschiedlichen Trimethylaminkonzentrationen fiir eine weitere Extraktion eingesetzt. Dabei wurde
die Trimethylaminkonzentration in der organischen Phase vor und nach der Reaktivextraktion

gaschromatographisch bestimmt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 8-3 dargestellt.



168 Prozessintegration

100 - T 25
2 x v
5 80 & o—| 20 £
g A ® e 8 ?ZE
g 60 I o) 15 £ —_I
> ° £
2 : £
©o 40 1 10 S
£ e z
X 20 . 05 E
l—
0 ‘Lecsss—=o 0 N A A O—t- 0.0
0 2 4 6 8 10

mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure, -

Abbildung 8-3:  Einfluss der Trimethylaminkonzentration der Riickextraktion auf eine erneute Extraktion.
Extraktionsausbeuten der Reaktivextraktion des 2. Zyklus mit den Reaktivextraktions-
systemen T1 [0 und 29/6 A mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg' Ldsungsmittel.
Zusétzlich dargestellt sind die Trimethylaminkonzentrationen im Raffinat nach der
2. Extraktion mit den Reaktivextraktionssystemen T1 O und 29/6 @. Die Bernsteinsaure-
konzentration bei der Extraktion wurde 0,423 mol L bei pH 2,0 gewahlt. Die Regenerierung
der organischen Phase erfolgte mittels Riickextraktion mit unterschiedlichen Trimethylamin-
konzentrationen pro mol Bernsteinsaure in der organischen Phase. Sowohl Extraktion als
auch Rickextraktion wurden in Glasgefalen fir 1,5 h bei 600 min-' durchgefiihrt.

Die durch unterschiedliche Trimethylaminkonzentrationen aufbereiteten Reaktivextraktionssysteme T1
und 29/6 zeigen stark unterschiedliche Ausbeuten bei einer erneuten Extraktion. Zwischen
Konzentrationen von 0,23 und 2,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure bei der Riickextraktion,
konnen in einer folgenden Extraktion Ausbeuten von 80 - 95 % erzielt werden. Je hoher dabei die
Trimethylaminkonzentration fur die Ruckextraktion ist, desto hoher ist auch die Ausbeute bei einer
erneuten Extraktion. Der Anstieg lasst sich durch den Grad der Aufbereitung der organischen Phasen
erklaren. Je hoher die Trimethylaminkonzentration, desto mehr Bernsteinsaure wird rickextrahiert und
desto weniger verbleibt in der organischen Phase. Je weniger Bernsteinsaure wiederum in der
aufbereiteten Phase verbleibt, desto mehr freies Amin steht bei einer folgenden Extraktion von
Bernsteinsaure zur Verflgung und die Extraktionsausbeuten sind dementsprechend hoher. Bei der
erneuten Extraktion nach der Aufbereitung der organischen Phasen mit 2,0 mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsaure lassen sich dabei wieder die maximalen Ausbeuten von rund 95 % in der Hohe des
ersten Zyklus erzielen.

Werden die Reaktivextraktionssysteme mit hdheren Trimethylaminkonzentrationen als 2,0 mol pro mol
Saure aufbereitet, zeigt sich ein starker Abfall der Extraktionsausbeute im 2. Zyklus. Bereits bei 2,3 mol

Trimethylamin pro mol S&ure sind in der néchsten Extraktionsstufe nur noch um die 60 % Ausbeute
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moglich. Ab 4,7 mol Trimethylamin pro mol Saure und allen hoheren Konzentrationen sinkt die
Extraktionsausbeute im nachsten Schritt auf Null.

Vergleicht man die Extraktionsausbeuten mit der Trimethylaminkonzentration in der wassrigen Phase
wahrend der 2. Extraktion, so ist feststellbar, dass bis 2,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure
keine Akkumulierung von Trimethylamin in der wassrigen Phase auftritt. Trimethylamin bindet komplett
an die Bernsteinsaure in der organischen Phase und uberflihrt das korrespondierende Ammoniumsalz
in die wassrige Phase. Dementsprechend ist bei diesen niedrigen Konzentrationen kein freies
Trimethylamin vorhanden, das bei einer Riickextraktion in die organische und bei einer anschlieRenden
zweiten Extraktion in die wassrige Phase Ubertreten kann. Erst mit héheren Trimethylamin-
konzentrationen bei der Riickextraktion steigt auch die Trimethylaminkonzentration in der Wasserphase
bei einer erneuten Extraktion an. Ab etwa 1,4 mol L-* Trimethylamin in der wassrigen Phase ist dabei
keine Extraktion mehr moglich.

Die Hohe der Extraktionsausbeute bei einer erneuten Extraktion korreliert dementsprechend mit der
Trimethylaminkonzentration bei der vorangegangenen Ruckextraktion, was die zuvor aufgestellte
Hypothese bestatigt. Ist Trimethylamin im Uberschuss (mehr als 2,0 mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsaure) bei der Riickextraktion vorhanden, geht ein Teil in die organische Phase verloren. Bei
einer erneuten Extraktion geht wiederum das stark wasserlosliche Trimethylamin in die wassrige Phase
uber, bindet dort auf Grund seiner hohen Basizitat und des steigenden pH Bernsteinsaure. Diese ist nun
nicht mehr fir eine Extraktion verflgbar. Abhangig von der Menge an Trimethylamin sind auch die

Menge an abgefangener Saure und damit die maximale mogliche Extraktionsausbeute geringer.

Fur einen integrierten Aufarbeitungsprozess ist deshalb wichtig maximal 2,0 mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsaure fir die Rickextraktion einzusetzen, um eine Akkumulierung des Amins in der
Wasserphase bei einer erneuten Extraktion zu vermeiden. Um dies sicherzustellen sind zwei
Moglichkeiten ~ der  Prozessfuhrung  vorstellbar.  Zum  Einen kann mit  niedrigeren
Trimethylaminkonzentrationen gearbeitet werden. Dies bedeutet allerdings eine etwas geringere
einstufige RUlckextraktionsausbeute und macht eine mehrstufige Ruckextraktion notwendig. Zum
Anderen ist aber auch eine einstufige Riickextraktion mit hohen Trimethylaminkonzentrationen und
Verdampfung des Trimethylamins aus der organischen Phase vor einer erneuten Extraktion vorstellbar.
Das abverdampfte Trimethylamin kann anschlieRend wieder in Wasser eingeleitet werden und steht
somit fir weitere Riickextraktionen zur Verfiigung. Beide Varianten sollen im Folgenden untersucht und

bewertet werden.
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Prozessvariante (1) mit mehrstufiger Riickextraktion

Bei der Ruckextraktion mit niedrigen Trimethylaminkonzentrationen wird die mit Bernsteinsaure
beladenen organische Phase mehrfach mit neuer Trimethylaminlosung riickextrahiert, bis eine nahezu
vollstandige Entfernung der Bernsteinsaure aus der organischen Phase erreicht ist. Die wassrigen mit
Bernsteinsaure beladenen  Trimethylaminphasen konnen zusammengefuhrt und Uber eine

Verdampfungskristallisation aufgearbeitet werden, wie in Abbildung 8-4 dargestellt.

Verdampfungs- kristalline
kristallisation Bernsteinsaure

Trimethylammoniumsuccinat,,

OP mit

. — 1.Stufe [— 2Stufe ------- 5.Stufe [—— OP ----» Extraktion
Bernsteinséure

_____________________________________________________________

Abbildung 8-4:  Schematischer mehrstufiger Rlickextraktionsprozess von Bernsteinsdure aus einer
organischen Phase (OP) mit einer wassrigen Trimethylamin Phase (TMAg) mit
Trimethylaminkonzentrationen < 2,0 mol pro mol Bernsteinsdure und anschlieRender
Verdampfungskristallisation (Prozessvariante 1).

In der Verdampfungskristallisation erfolgen dabei die thermische Spaltung des Trimethylammonium-
salzes und die Kristallisation der Bernsteinsaure. Das abverdampfte Trimethylamin kann kondensiert
und fur weitere Rlckextraktionen eingesetzt werden. Die abgereicherte organische Phase steht fir eine
erneute Reaktivextraktion zur Verflgung.

In Abbildung 8-5 sind vier Extraktionen und die dazwischen durchgeflihrte Aufbereitung der organischen
Phase durch mehrstufige Ruckextraktion mit unterschiedlichen Trimethylaminkonzentrationen von
0,5 - 2,0 mol pro mol Bernsteinsaure zu sehen. Diese Art der Prozessfluhrung ist hier exemplarisch flr
Reaktivextraktionssystem T1 gezeigt.

Die Beladung des Reaktivextraktionssystems T1 mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg erfolgte
fir alle vier Extraktionen mit Bernsteinsaure aus Wasser mit einer Konzentration von 0,423 mol L' und
einem pH von 2,0. Die Rlckextraktion der Saure und somit Aufbereitung der organischen Phase wurde
in mehreren Stufen durchgefuhrt. Die Stufenanzahl variierte bei allen drei hier durchgefihrten
Ruckextraktionen zwischen zwei und sechs Stufen je nach eingesetzter Trimethylaminkonzentration von

0,5 - 1,75 mol pro mol Bernsteinsaure.
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Abbildung 8-5:  Recycling des Reaktivextraktionssystems T1 (Aminkonzentration 1,5 mol kg' Losungsmittel)

durch mehrstufige Riickextraktion mit 0,5 mol 4, 0,75 mol M, 1,0 mol A, 1,5 mol @ und
1,75 mol < Trimethylamin pro mol Bernsteinsédure in der organischen Phase
(Prozessvariante 1). Das Reaktivextraktionssystem T1 wurde insgesamt viermal fir eine
Extraktion von 0,423 molarer Bernsteinsaure bei pH 2,0 eingesetzt. Sowohl Extraktion als
auch Rickextraktion erfolgten in Glasgefalien bei 600 min- fiir 1,5 h.

Es konnte eine nahezu vollstandige Ruckextraktion der Bernsteinséure ohne eine Akkumulation von
Trimethylamin in der wassrigen Phase erzielt werden.

Lediglich bei der Rlckextraktion mit 2,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure trat vereinzelt eine
geringe Akkumulierung des Trimethylamins in der wassrigen Phase bei einer erneuten Extraktion auf.
Auf eine graphische Darstellung dieser Ergebnisse wurde hier verzichtet, da die Extraktionsausbeuten
ab dem zweiten Zyklus deutlich abnahmen. Grund hierfur waren die mit einem Fehler von bis zu 5 %
bestimmten Bernsteinsaurekonzentrationen, die fir die Konzentrationsberechnung des Trimethylamins
verwendet wurden. Bereits geringflgige Abweichungen flhrten somit zu einer geringfugig hoheren
Trimethylaminkonzentration und zu einer Akkumulierung des Trimethylamins. Sinnvoller sind deshalb
etwas unter dem stochiometrischen Wert liegende Konzentrationen des Trimethylamins, wie 1,75 mol

pro mol Saure.

Insgesamt wurden vier Extraktions-Zyklen mit der mehrfach aufbereiteten organischen Phase
durchgeflhrt. Innerhalb dieser vier Zyklen war im Rahmen der Messgenauigkeit keine sinkende
Tendenz der Extraktionsausbeuten zu sehen. Die Extraktionsausbeuten schwankten lediglich zwischen
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941 % und 96,0 %. Des Weiteren konnte bei keinem der Schritte der Rlckextraktionen oder der

Extraktion eine Aggregatbildung oder eine ungeniigende Phasentrennung beobachtet werden.

Die mehrstufige Rickextraktion und die Rezyklierbarkeit der organischen Phase wurden bisher nur fur
die Extraktion von Bernsteinsaure aus Wasser gezeigt. In einem weiteren Experiment sollte dies auch
fur Fermentationslosung untersucht werden. Fir die Rickextraktion wurde, wie soeben beschrieben,
Trimethylamin mit einer Konzentration von 1,75 mol pro mol Bernsteinsaure eingesetzt. Die Ergebnisse
fur die Rezyklierbarkeit des Reaktivextraktionssystems T1 mit Bernsteinsaure aus Fermentations-
Uberstand sind in Abbildung 8-6 und die Ergebnisse fiir das Reaktivextraktionssystem 29/6 in Abbildung
8-7 dargestellt.
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Abbildung 8-6:  Recycling des Reaktivextraktionssystems T1 (Aminkonzentration 1,5 mol kg-' Lésungsmittel)
durch mehrstufige Riickextraktion mit 1,75 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure in der
organischen Phase (Prozessvariante 1). Die Beladung erfolgte durch Extraktion von
Bernsteinsdure mit einer Konzentration von 0,423 mol L' aus Wasser bei pH 2,0 @,
0,423 mol L' aus Uberstand bei pH 2,0 M und 0,847 mol L' bei pH 4,0 A. Das
Reaktivextraktionssystem T1 wurde insgesamt dreimal flir eine Extraktion eingesetzt. Sowohl
Extraktion als auch Riickextraktion erfolgten in Glasgefalien bei 600 min- fiir 1,5 h.

Innerhalb der drei untersuchten Zyklen war auch hier mit dem Reaktivextraktionssystem T1 keine
sinkende Tendenz der Ausbeuten bei der Extraktion beobachtbar. Diese schwanken je nach
eingesetzter Bernsteinsdureldsung und pH zwischen 68 - 73 % (Uberstand 0,847 mol L
Bernsteinsaure, pH 4,0), 86 - 87 % (Uberstand 0,423 mol L' Bemsteinsaure, pH 2,0) und 95 - 96 %
(Wasser 0,423 mol L' Bernsteinsaure, pH 2,0). Auch hier wurde nach jeder Extraktion eine

Ruckextraktion mit 1,75 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinséure in der organischen Phase
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durchgefuhrt. Sowie fur Reaktivextraktionssystem T1 beladen mit Bernsteinsaure aus Wasser als auch
beladen mit Bernsteinsdure aus Fermentationsiiberstand lieR sich die Bernsteinsaure mit einer

zweistufigen Rickextraktion dabei annahernd restlos aus der organischen Phase entfernen.

Ahnlich sehen die Daten fiir das Reaktivextraktionssystem 29/6 aus, was in Abbildung 8-7 dargestellt
ist. Auch hier lieRen sich die mit Bernsteinsaure beladenen organischen Phasen in einer zweistufigen

Ruckextraktion mit 1,75 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure komplett entladen.
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Abbildung 8-7:  Recycling des Reaktivextraktionssystems 29/6 (Aminkonzentration von 1,5 mol kg’
Losungsmittel) durch mehrstufige Riickextraktion mit 1,75 mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsaure in der organischen Phase (Prozessvariante 1). Die Beladung erfolgte durch
Extraktion von Bernsteinsdure mit einer Konzentration von 0,423 mol L' aus Wasser bei
pH 2,0 @, 0,423 mol L aus Uberstand bei pH 2,0 M und 0,847 mol L' bei pH 4,0 A. Das
Reaktivextraktionssystem 29/6 wurde insgesamt dreimal fiir eine Extraktion eingesetzt.
Sowohl Extraktion als auch Rickextraktion erfolgten in Glasgefalken bei 600 min- fir 1,5 h.

Innerhalb der drei durchgefiihrten Zyklen ist ebenfalls keine sinkende Tendenz der Extraktionsausbeute
feststellbar. Die Ausbeuten schwanken hier lediglich zwischen 96 - 97 % (0,423 mol L-' Bernsteinsaure
aus Wasser, pH 2,0), 86 - 88 % (0,423 mol L Bernsteinsaure aus Uberstand, pH 2,0) und 70 - 75 %
(0,847 mol L Bernsteinséure aus Uberstand, pH 4,0).

Insgesamt liegen die Extraktionsausbeuten fur Reaktivextraktionssystem 29/6 somit um 1 - 2 % hoher
als fir Reaktivextraktionssystem T1 (vgl. Abbildung 8-6). Fur beide Reaktivextraktionssysteme konnte in
allen Teilschritten eine komplette Phasentrennung problemlos erzielt werden. Im Rahmen der hier

gezeigten Versuche konnte gezeigt werden, dass eine Extraktion von Bernsteinsgure aus
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Fermentationsuberstand in Kombination mit einer mehrstufigen Ruckextraktion mit niedrigen
Trimethylaminkonzentrationen eine Kreislauffihrung der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6

ermoglicht.

Prozessvariante (2) mit einstufiger Riickextraktion und Verdampfung

Wie zuvor beschriecben gibt es neben der mehrstufigen RUckextraktion mit niedrigen
Trimethylaminkonzentrationen auch die Moglichkeit hohe Trimethylaminkonzentrationen fir die
Ruckextraktion einzusetzen und vor einer ereuten Extraktion das Trimethylamin aus der organischen
Phase zu verdampfen. Flr diese Prozessvariante reicht bereits eine Stufe aus, um die Bernsteinséure
vollstandig aus der organischen Phase zu entfemen. Das bei der Rickextraktion erzeugte
Trimethylammoniumsalz der Saure wird auch hier anschlieBend durch eine Verdampfungskristallisation
thermisch gespalten und die Bernsteinsaure kristallisiert.

Da bei dieser Prozessvariante hohe Konzentrationen an Trimethylamin eingesetzte werden (> 2,0 mol
pro mol Bernsteinsaure) akkumuliert das Uberschlssige Trimethylamin in der organischen Phase. Um
bei einer emeuten Extraktion einen Ubergang in die wéssrige Phase zu vermeiden, muss Trimethylamin
zuvor aus der organischen Phase verdampft werden. Sowohl das hier abverdampfte, als auch das bei
der Verdampfungskristallisation anfallende Trimethylamin konnen fir weitere Ruickextraktionen
eingesetzt werden. Die aufbereitete organische Phase steht flr eine erneute Reaktivextraktion zur
Verfligung. Der Prozess ist schematisch in Abbildung 8-8 dargestellt.

Trimethylammoniumsuccinat,,

OP mit Bernsteinsdure ——( 1.Stufe Verdampfung Verdampfupgs- — kristallin.e s
kristallisation Bernsteinsaure
TMA TMA TMA

Abbildung 8-8:  Schematischer einstufiger Rickextraktionsprozess von Bernsteinsdure aus einer
organischen Phase (OP) mit einer wéassrigen Trimethylamin Phase (TMAs), mit einer
Konzentration > 2,0 mol TMA pro mol Bernsteinsaure (Prozessvariante 2). AnschlieRend
finden eine Verdampfung des Trimethylamins aus der organischen Phase und eine
Verdampfungskristallisation statt.



Prozessintegration 175

Fur die Reaktivextraktionssysteme 29/6 und T1 wurde diese zweite Prozessvariante innerhalb von zwolf
Extraktionen mit anschlieBender Ruckextraktion und Verdampfung des Trimethylamins bei
Raumtemperatur gezeigt. Die Trimethylaminkonzentration wurde hierbei auf 4,0 mol pro mol
Bernsteinséure eingestellt, um 100 % Rickextraktion zu ermdglichen, gleichzeitig jedoch auch nur eine
geringe Akkumulation in der organischen Phase zu erreichen. Die Ausbeuten der Reaktivextraktion mit
Reaktivextraktionssystem T1 beladen mit Bernsteinsaure aus Wasser (0,423 mol L', pH 2,0) und aus
Fermentationsiiberstand (0,423 mol L, pH 2,0 und 0,847 mol L', pH 4,0) sind zusammen mit den

linearen Regressionslinien in Abbildung 8-9 dargestellt.
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Abbildung 8-9:  Recycling des Reaktivextraktionssystems T1 mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg~
Lésungsmittel durch einstufige Riickextraktion mit 4,0 mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsdure in der organischen Phase und anschlieRender Verdampfung des
Trimethylamins aus der organischen Phase vor einer erneuten Extraktion
(Prozessvariante 2). Die Beladung erfolgt durch Extraktion von Bernsteinsdure mit einer
Konzentration von 0,423 mol L' aus Wasser bei pH 2,0 4, 0,423 mol L-" aus Uberstand bei
pH 2,0 B und 0,847 mol L aus Uberstand bei pH 4,0 A. Das Reaktivextraktionssystem T1
wurde insgesamt zwolfmal fiir eine Extraktion eingesetzt. Sowohl Extraktion als auch
Riickextraktion erfolgten in Glasgefalien bei 600 min-' fiir 1,5 h.

Innerhalb der zwolf durchgefihrten Zyklen ist fir keines der mit Bernsteinsdure aus Wasser oder
Uberstand beladene Reaktivextraktionssysteme T1 eine Absenkung der Extraktionsausbeute mit
zunehmender Zyklenzahl zu sehen. Die Ausbeuten liegen abhéngig von der eingesetzten Bernstein-
saurelosung und dem pH bei 93,9 - 96,4 % (0,423 mol L' Bernsteinsdure aus Wasser, pH 2,0),
86,2 - 89,0 % (0,423 mol L Bernsteinséure aus Uberstand, pH 2,0) und 59,0 - 63,6 % (0,847 mol L-!
Bernsteinsaure aus Uberstand, pH 4,0). Auch die Phasentrennung konnte innerhalb der hier

durchgefihrten Zyklen stabil erhalten werden. Die Trimethylaminkonzentration in der organischen
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Phase nach der Rickextraktion lag fur alle zwolf Zyklen und alle untersuchten Bernsteinsaureldosungen
bei durchschnittlich 1,23 £ 0,05 mol L-'. Die anschlieRende Verdampfung erfolgte bei Raumtemperatur
fur mindestens 24 Stunden. Dies wurde zuvor bei Vorversuchen mit unterschiedlichen Temperaturen
ermittelt und ist in Tabelle 12-15 im Anhang zusammengefasst. Durch die Verdampfung des
Trimethylamins kam es dabei in jedem Zyklus gleichzeitig zu einem Volumenverlust der organischen
Phase von 11 - 23 % (Schwankungen sind messtechnisch bedingt). Trimethylamin und Wasser haben
mit 2,9°C und 100°C die niedrigsten Siedepunkte im Gemisch und verdampfen deshalb am stérksten.
In geringerem Umfang verdampfen Trihexylamin (150 - 159°C) und 1-Octanol (195°C), die Bestandteile

des Reaktivextraktionssystems T1.

Auch flr das Reaktivextraktionssystem 29/6 beladen mit Bernsteinsaure aus Wasser (0,423 mol L,
pH 2,0) und aus Fermentationstberstand (0,423 mol L, pH 2,0 und 0,847 mol L', pH 4,0) wurde die
zweite Prozessvariante innerhalb von zwdlf Zyklen untersucht. Die Riickextraktion erfolgte ebenfalls mit
4,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure. Die Ergebnisse sind zusammen mit den linearen

Regressionslinien in Abbildung 8-10 dargestellt.
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Abbildung 8-10:  Recycling des Reaktivextraktionssystems 29/6 mit einer Aminkonzentration von 1,5 mol kg’
Losungsmittel durch einstufige Rickextraktion mit 4,0 mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsdure in der organischen Phase und anschlieBender Verdampfung des
Trimethylamins aus der organischen Phase vor einer erneuten Extraktion
(Prozessvariante 2). Die Beladung erfolgt durch Extraktion von Bernsteinsdure mit einer
Konzentration von 0,423 mol L' aus Wasser bei pH 2,0 9, 0,423 mol L' aus Uberstand bei
pH 2,0 M und 0,847 mol L' aus Uberstand bei pH 4,0 A. Das Reaktivextraktionssystem 29/6
wurde insgesamt zwoélfmal fiir eine Extraktion eingesetzt. Sowohl Extraktion als auch
Riickextraktion erfolgten in Glasgefalien bei 600 min-' fiir 1,5 h.
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Auch hier konnten zwolf Zyklen mit gleich hohen Extraktionsausbeuten unabhangig von der Beladung
mit Bernsteinsaure aus Wasser oder Fermentationsiberstand durchgefihrt werden. Die
durchschnittlichen Extraktionsausbeuten lagen bei 93,8 - 96,1 %, (0,423 mol L' Bernsteinsaure aus
Wasser, pH 2,0), 88,4 - 91,4 % (0,423 mol L' Bernsteinsaure aus Uberstand, pH 2,0) und 65,6 - 70,0 %
(0,847 mol L' Bernsteinsaure aus Uberstand, pH 4,0). Die Phasentrennung war innerhalb der zwolf
durchgefihrten Zyklen stabil erzielbar. Die durchschnittliche Trimethylaminkonzentration in der
organischen Phase betrug nach der Rickextraktion 1,17 + 0,05 mol L. Auch hier trat ein
Volumenverlust durch die nach den Riickextraktionen folgende Verdampfung des Trimethylamins auf.
Dieser lag flr das Reaktivextraktionssystem 29/6 zwischen 15 - 30 % (Schwankungen messtechnisch
bedingt). Der grofte Volumenverlust kommt auch hier durch die Verdampfung des leicht siedenden
Trimethylamins und des im Reaktivextraktionssystem gelosten Wassers zustande. In geringerer Menge
gehen hier 1-Hexanol mit einem Siedepunkt von 157°C, Dihexylamin mit 192 - 194°C und
Diisooctylamin mit 122 - 124°C verloren. Den geringsten Anteil macht auf Grund des hohen
Siedepunkts von 195°C 1-Octanol aus. Insgesamt verdampft hier mehr organische Phase als im Fall
von Reaktivextraktionssystem T1. Dies ist vor allem auf den Verlust des niedriger siedenden Alkohols

1-Hexanol zuriickzufiihren.

Die bisherigen Versuche zur Rezyklierbarkeit der Reaktivextraktionssysteme fanden im mL-Mafistab
statt. In einem weiteren Experiment sollte deshalb gezeigt werden, dass auch im L-MaRstab
(Zentrifugalextraktor) mehrere Zyklen mit Verdampfung des Trimethylamins aus der wassrigen Phase
moglich sind. Dies wurde exemplarisch mit Reaktivextraktionssystem T1 fur die Extraktion von
0,423 molarer Bernsteinsaure aus Wasser und aus Fermentationstberstand mit einem pH von 2,0,
einer einstufigen Ruckextraktion mit 4,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure und anschlieRender
Verdampfung des Trimethylamins gezeigt. Die Extraktion und Ruckextraktion erfolgte im
Zentrifugalextraktor mit den zuvor identifizierten optimalen Betriebspunkten. Dies sind flr die Extraktion
eine Wehrscheibe mit einem inneren Durchmesser von 24,77 mm, ein Volumenstrom von 20 mL min-!
je Phase und eine Rotationsgeschwindigkeit von 50 Hz (235 g). Flr die Rickextraktion wurde eine
Wehrscheibe mit einem inneren Durchmesser von 22,86 mm, ein Volumenstrom von ebenfalls 20 mL
min-! je Phase und eine Frequenz von 50 Hz (235 g) eingesetzt. Die Extraktionsausbeuten in jedem

Zyklus sind im Vergleich zu den Ausbeuten im mL-MaRstab in Abbildung 8-11 dargestellt.
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Abbildung 8-11:
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Recycling des Reaktivextraktionssystems T1 (Aminkonzentration 1,5 mol kg) durch
einstufige Riickextraktion mit 4,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsdure und
anschlieBender Verdampfung des Trimethylamins aus der organischen Phase
(Prozessvariante 2). Die Beladung erfolgte durch Extraktion von Bernsteinsaure mit einer
Konzentration von 0,423 mol L-* aus Wasser bei pH 2,0 im mL-Ansatz 4 und L-Ansatz <
sowie durch Extraktion von Bernsteinsdure mit einer Konzentration von 0,423 mol L' aus
Fermentationsiberstand bei pH 2,0 im mL-Ansatz B und im L-Ansatz []. Das
Reaktivextraktionssystem T1 wurde insgesamt fiinfmal flr eine Extraktion eingesetzt. Sowohl
Extraktion als auch Riickextraktion erfolgten fiir den mL-Ansatz in Glasgefaen bei 600 min-t
fur 1,5 h. Die Extraktion im L-Ansatz erfolgte im Zentrifugalextraktor mit den identifizierten
optimalen Betriebspunkten.

Auch im Zentrifugalextraktor lassen sich innerhalb von fiinf Zyklen Extraktionsausbeuten in nahezu

derselben Hohe wie im mL-MafRstab erzielen. Wahrend die Extraktionsausbeuten im mL-Mafstab fiir

die Extraktion von Bernsteinsdure aus Wasser zwischen 94 - 96 % und fiir Bernsteinsiure aus

Fermentationsuberstand zwischen 86 - 89 % schwanken sind es im Zentrifugalextraktor zwischen
93 - 94 % und 85 - 86 %. Innerhalb der funf durchgefuhrten Zyklen ist auch hier keine sinkende
Tendenz in der Extraktionsleistung des Reaktivextraktionssystems festzustellen. Des Weiteren war tber

die komplette Prozesszeit im Zentrifugalextraktor eine optimale Phasentrennung zu erzielen. Die

Ergebnisse der Rezyklierbarkeit konnten dementsprechend auf den L-Malistab ubertragen werden.

Auch hier kam es durch die nach der jeweiligen Riickextraktion durchgefiihrten Verdampfung (1000 mL

Glasgefale, mind. 24 h) des Trimethylamins aus der organischen Phase zu einem Volumenverlust.

Dieser betrug in jedem Zyklus zwischen 9 - 10 %.
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Vergleicht man beide Prozessvarianten so sind folgende Nachteile (-) und Vorteile (+) fir die erste
magliche Prozessfiuhrung (mehrstufige Rlckextraktion mit niedrigen Trimethylaminkonzentrationen,

(siehe Abbildung 8-4) zu nennen:

+ keine Akkumulation von Trimethylamin in der organischen Phase

+ wenige Prozessschritte (Rickextraktion und Verdampfungskristallisation)
+ Rezyklierung des Trimethylamins

- hohere Prozesskosten durch mehrstufige Riickextraktion

- héhere Volumina in der Verdampfungskristallisation zu bewaltigen

Die Vor- und Nachteile der zweiten Prozessvariante (einstufige RUckextraktion mit hohen
Trimethylaminkonzentrationen und Verdampfung des Trimethylamins aus der organischen Phase, siehe
Abbildung 8-8) sind folgende:

+ einstufige Ruckextraktion mit hoher Ausbeute

+ geringes Volumen in der Verdampfungskristallisation zu bewaltigen

+ Rezyklierung des Trimethylamins

- hohe Trimethylaminkonzentration flhrt zur Akkumulation in der organischen Phase

- zusatzlicher Verfahrensschritt: Verdampfung des Trimethylamin aus der organischen Phase
- hoher Volumenverlust der organischen Phase bei der Verdampfung

Die Spaltung des Trimethylammoniumsalzes erfolgt in beiden Prozessvarianten durch eine
Verdampfung der wassrigen Trimethylaminlosung und einer Kristallisation der Bernsteinsaure. Dies
konnte bereits im Rahmen dieser Arbeit im Labormalistab gezeigt werden (vgl. Punkt 5.3). In
Prozessvariante 2 fallt zusatzlich weiteres abverdampftes Trimethylamin aus der organischen Phase an.
Trimethylamin kann in beiden Fallen prinzipiell kondensiert, in Wasser eingeleitet und so mehrfach fiir
neue Extraktionen eingesetzt werden. Die Rezyklierung des Trimethylamins wurde in dieser Arbeit

jedoch nicht mehr experimentell gezeigt.

Auf Grund der starken Verluste durch die Verdampfung und den zusatzlich notwendigen Schritt in
Prozessvariante 2 erscheint Prozessvariante 1 mit einer zweistufige Rickextraktion mit geringeren

Konzentrationen von 1,75 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure insgesamt die bessere Wahl.

Betrachtet man den Gesamtprozess so lassen sich mit den Reaktivextraktionssystemen T1 und 29/6 bei
der einstufigen Extraktion von Bernsteinsaure aus einer wassrigen Fermentationslosung Ausbeuten von
82,8 - 84,2 % erzielen. Durch eine mehrstufige Rickextraktion mit 1,75 mol Trimethylamin pro mol

Bernsteinsaure (Prozessvariante 1) kann Bernsteinsaure anschlieBend innerhalb von zwei Zyklen



180 Prozessintegration

nahezu vollstandig mit mehr als 99 % ruckextrahiert werden. Dementsprechend liegen die
Gesamtausbeuten nach diesem Schritt nur geringfigig niedriger bei 81,3 - 83,5 %. Im letzten
Aufarbeitungsschritt, der Verdampfungskristallisation |&sst sich Bernsteinsdure mit geschéatzten
Ausbeuten in Hohe der erzielten Reinheiten von 98,3 - 99,5 % kristallisieren. Dies entspricht einer
Ausbeute des Komplettprozesses von 79,9 % (T1) bis 83,1 % (29/6). Der limitierende Schritt ist hier die
Reaktivextraktion. Wie bereits in Abbildung 5-35 und Abbildung 5-36 gezeigt werden konnte, ist jedoch
eine Erhdhung der Ausbeute durch eine mehrstufige Reaktivextraktion und somit auch eine Steigerung

der Gesamtausbeute mdglich.
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9 Zusammenfassung und Ausblick

Zusammenfassung

Die biotechnologische Produktion von Bernsteinsaure ist von groem Interesse fiir die chemische
Industrie, da Bernsteinsdure das Potential hat als Plattformchemikalie Maleinsaureanhydrid zu
verdrangen und so als Ausgangsstoff fur viele auf C4-KOrper basierende Chemikalien zu dienen.
Wahrend in der Stammentwicklung bereits effiziente Mikroorganismen identifiziert werden konnten, gibt

es noch kein geeignetes industriell einsetzbares Aufarbeitungsverfahren fiir Bernsteinséure.

Bei der Untersuchung und dem Vergleich verschiedener in der Literatur beschriebener Isolierungs- und
Reinigungsmethoden flr Bernsteinsaure aus wassrigen Losungen im Labormalistab scheint vor allem
die Reaktivextraktion eine geeignete und erfolgversprechende Methode zu sein (Cascaval und
Balaction 2004). Dabei handelt es sich um eine Flussig-Flissig-Extraktion mit zusatzlichen
Reaktivkomponenten (hier: Amine), die die Bernsteinsauremolekile selektiv an der Phasengrenzflache
binden kdénnen. Die dabei entstehenden reversiblen Komplexe gehen in die organische Phase (iber und
werden dort von den Losungsmittelmolekilen solvatisiert.

Um die extrahierte Bernsteinsaure von der organischen Phase in eine zweite wassrige Phase zu
uberfuhren, wird haufig als weiterer Aufarbeitungsschritt eine Riickextraktion mit einer wassrigen
Trimethylaminlosung vorgeschlagen (Tung und King 1994b; Poole und King 1991). Trimethylamin kann
dabei an der Phasengrenzflache mit dem Amin-Saure-Komplex wechselwirken und Bernsteinsaure in
Form des korrespondierenden Trimethylammoniumsalzes in die wassrige Phase uberfuhren.

Im Vergleich zu primaren und sekundaren Aminen ftritt bei Trimethylamin in Gegenwart von
Carbonsauren bei hoheren Temperaturen keine Amidbildung auf (Mitchell und Reid 1931; Poole und
King 1991; Streitwieser und Heathcock 1976), weshalb in einem letzten Schritt eine einfache thermische
Spaltung des Trimethylammoniumsalzes der Bernsteinsaure durch eine Verdampfungskristallisation
erfolgen kann (Tung und King 1994b).

Basierend auf den Literaturdaten zu den einzelnen Aufarbeitungsmethoden sollte im Rahmen dieser
Arbeit ein integrierter Prozess fir die selektive Gewinnung von Bernsteinsure aus wassrigen
Fermentationslosungen, bestehend aus einer Reaktivextraktion mit geeigneten Aminen und
Lésungsmitteln, einer Ruckextraktion mit Trimethylamin und einer Verdampfungskristallisation
entwickelt werden. Hierfur sollten die Reaktiv- und Rickextraktion in Zentrifugalextraktoren und die
Verdampfungskristallisation in einem Rotationsverdampfer untersucht und optimiert werden. Da sowohl

bei der Reaktivextraktion als auch bei der Riickextraktion teilweise kostenintensive Chemikalien
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eingesetzt werden, sollte zudem eine Minimierung des Hilfsmittelverbrauchs durch eine
Kreislauffiihrung erfolgen. In einem letzten Schritt sollte des Weiteren gezeigt werden, dass eine

Prozessintegration der einzelnen Aufarbeitungsschritte méglich ist.

Fur die Reaktivextraktion von Bernsteinsaure wurden in einem ersten Schritt drei Auswahlprifverfahren
durchgeflhrt. Hierbei konnten sowohl geeignete einfache (ein Amin + ein Losungsmittel), komplexe
(zwei Amine + zwei Losungsmittel) als auch biokompatible Reaktivextraktionssysteme (zwei
biokompatible Amine + zwei biokompatible Losungsmittel) identifiziert werden. Die maximalen
Ausbeuten einer einstufigen Reaktivextraktion von Bernsteinsaure aus einer wassrigen Losung im
mL-Ansatz konnten mit dem einfachen Reaktivextraktionssystem T1 (Trihexylamin, 1-Octanol) mit
94,7 % (Verteilungskoeffiezient K = 17,9) und mit dem komplexen Reaktivextraktionssystem 29/6
(Diisooctylamin, Dihexylamin, 1-Hexanol, 1-Octanol) mit 95,5 % (K = 21,2) mit Aminkonzentrationen von
1,5 mol kg-' Losungsmittel erzielt werden. Ebenfalls gezeigt werden konnte, dass eine Steigerung der
Extraktionsausbeute bis auf 100 % durch eine mehrstufige Reaktivextraktion méglich ist.

Die beiden Systeme T1 und 29/6 zeichnen sich durch hohe Ausbeuten aus, sind jedoch auf Grund der
mangelnden Biokompatibilitat ihrer Einzelkomponenten nicht fir einen Prozess mit Rezyklierung des
abgereicherten Fermentationstiberstand einsetzbar. Anders verhalt es sich mit dem effizientesten
biokompatiblen Reaktivextraktionssystem D (Tridodecylamin, n-Hexan, Toluol). Hier ist ein integrierter
Ansatz mit Ruckfuhrung des abgereicherten Fermentationstiberstands moglich, da weder die
eingesetzten Losungsmittel (n-Hexan, Toluol) noch das eingesetzte Amin (Tridodecylamin) toxisch auf
die untersuchten Mikroorganismen (Escherichia coli, Saccharomyces cerevisiae, Corynebacterium
glutamicum) wirken. Die Ausbeute dieses Reaktivextraktionssystems mit einer Aminkonzentration von
1,0 mol kg ist im einstufigen Verfahren mit 17 % (K = 0,2) gering, kann aber durch eine mehrstufige
Extraktion (~ 17 Stufen) bis auf 98,5 % erhoht werden. Auf Grund der geringen Ausbeute im einstufigen
Ansatz wurde dieses Reaktivextraktionssystem dennoch nicht weiter untersucht, wahrend fur die
effizienten Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 im mL-Ansatz eine nahere Charakterisierung
stattfand.

Hierbei wurde die maximal mogliche Beladung der Reaktivextraktionssysteme sowie der Einfluss von
lonen und anderen organischen Séauren bei der Extraktion untersucht. Sind Nebenprodukte, wie andere
organische S&uren vorhanden, muss als pH in der wassrigen Ausgangslésung ein pH von 2 -3
(<< pKs1 = 4,17) gewahlt werden, um eine mdglichst selektive Extraktion der Bernsteinsaure mit hoher
Ausbeute zu erzielen. Des Weiteren konnte beobachtet werden, dass die Art und Konzentration der in
der wassrigen Ausgangsldsung vorhandenen lonen ebenfalls einen groen Einfluss auf die maximal
erzielbaren Extraktionsausbeuten hat. Je hoher die lonenstarke, desto geringer ist die

Extraktionsausbeute von Bernsteinsaure, da Salzionen mitextrahiert werden und so die Effizienz der
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Reaktivextraktion stark herabsetzten. Gerade bei der Extraktion von Bernsteinsaure aus salzhaltigen
Fermentationslosungen spielt dies eine grole Rolle. Bei gleichen Ausgangsbedingungen konnten mit
dem Reaktivextraktionssystem T1 nur 830 % (K = 4,9) statt 947 % und mit dem
Reaktivextraktionssystem 29/6 nur 85,1 % (K=5,7) statt 95,5 % bei der einstufigen Extraktion von
Bernsteinsdure aus Fermentationsiberstand im mL-MaRstab erzielt werden. Ziel der
Prozessoptimierung bei der Fermentation muss es deshalb auch sein, hohe Salzfrachten und grofie
Nebenproduktbildungen zu vermeiden, um einen effizienten Gesamtprozess (Fermentation und

Aufarbeitung) zu ermdglichen.

Nach der Charakterisierung und Untersuchung der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 im
mL-MaRstab folgte die Ubertragung in den Zentrifugalextraktor (L-MaRstab). Hierbei konnten die
optimalen Extraktionsbedingungen ermittelt und eine hohe Extraktionsausbeute erzielt werden. Die
optimalen Betriebspunkte liegen flir die Reaktivextraktion im LabormafRstab (V = 150 - 160 mL) bei
einem Volumenstrom von 20 mL min-! je Phase, einer Wehrscheibe mit einem Lochdurchmesser von
24,77 mm und einer Rotationsgeschwindigkeit von 50 Hz (235 g). Insgesamt lassen sich damit im
L-MaRstab bei der Extraktion von Bernsteinsaure aus einer wassrigen 0,423 molaren Losung mit
92,7 % (K = 14,7) fur das Reaktivextraktionssystem T1 und 94,4 % (K = 16,9) flr das Reaktiv-
extraktionssystem 29/6 nahezu gleich hohe Ausbeuten wie im mL-Malstab erzielen. Auch die
Ausbeuten fur Bernsteinsaure aus Fermentationsuberstand liegen bei diesen beiden
Reaktivextraktionssystemen an den optimalen Betriebspunkten im L-MaRstab mit 82,8 % (K = 4,8) und
84,2 % (K = 5,3) in derselben Hohe wie im mL-Malistab. Bei allen Experimenten konnte zudem eine
stabile Phasentrennung erzielt werden. Des Weiteren konnte gezeigt werden, dass die Verweilzeit im
Zentrifugalextraktor (~ 4 min) bei hoheren Saurekonzentrationen nicht ausreichend fur die
Gleichgewichtseinstellung ist. Die langsame Reaktion zwischen Saure und Amin ist hier der
geschwindigkeitsbestimmende Schritt. Eine Erhohung der Verweilzeit kann in diesem Fall durch den

Einsatz einer groReren Zentrifuge oder mehrerer hintereinander geschalteter Apparate erfolgen.

Fur die weitere Aufarbeitung der Bernsteinsaure und der Rezyklierung der eingesetzten
Reaktivextraktionssysteme wurde die Rlckextraktion mit Trimethylamin im mL-MaRstab optimiert und
anschlielend auf den L-Mafistab im Zentrifugalextraktor Gbertragen. Dabei konnte festgestellt werden,
dass eine vollstandige Riickextraktion moglich ist, wenn pro mol Bernsteinsaure 2,0 mol Trimethylamin
in wassriger Losung eingesetzt werden. Grund hierfir sind die zwei Carboxylgruppen der
Bernsteinsaure, die fir den Phasenwechsel mit Trimethylaminmolekilen besetzt werden missen. Flr
das mit Bernsteinsdure beladene Reaktivextraktionssystem T1 konnten im Zentrifugalextraktor

(V =150 - 160 mL) an den optimalen Betriebspunkten (Wehrscheibe mit Lochdurchmesser 22,86 mm,
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Volumenstrom 20 mL min*! je Phase, Rotationsgeschwindigkeit 50 Hz (235 g)) bei einer einstufigen
Ruckextraktion durchschnittlich 98,2 % (K = 54,5) der Saure riickextrahiert werden - fir mit
Bernsteinsdure beladenes Reaktivextraktionssystem 29/6 99,2 % (K = 124). Dabei konnte kein
Unterschied in der Hohe der Rickextraktionsausbeute zwischen einer organischen Phase beladen mit
Bernsteinsdure aus Wasser oder Fermentationsiberstand noch bei unterschiedlicher Amin-
konzentration in der organischen Phase festgestellt werden. Die Reaktion zwischen den
Bernsteinsauremolekilen in der organischen Phase und den Trimethylaminmolekiilen ist dabei deutlich
schneller als bei der Reaktivextraktion. Dementsprechend sind bei der Rickextraktion theoretisch
deutlich héhere Volumenstrome als die im Rahmen dieser Arbeit untersuchten Gesamtvolumenstrome
von 500 mL min' mdglich, da auch kurze Verweilzeiten von wenigen Sekunden fir die
Gleichgewichtsreaktion ausreichen. Auch bei allen Experimenten zur Rlckextraktion konnte eine stabile

Phasentrennung erzielt werden.

Fur die wirtschaftliche Nutzbarkeit des Gesamtprozesses ist es notwendig die Reaktivextraktions-
systeme mehrfach nutzen zu kbénnen. Um dies zu zeigen, wurden mehrere Zyklen mit durch
Ruckextraktion aufbereiteter organischer Phase durchgefilhrt. Dabei konnte beobachtet werden, dass
es zu einer starken Reduktion der Extraktionsausbeute in der zweiten Reaktivextraktion kommt, wenn
bei der vorangegangenen Ruckextraktion geringfugig mehr als zwei mol Trimethylamin pro mol
Bernsteinsaure vorhanden waren. Es konnte gezeigt werden, dass Trimethylamin bei hohen
Konzentrationen in die organische Phase verloren geht. Bei einer erneuten Reaktivextraktion geht
dieses Trimethylamin in die wassrige Fermentationslosung Uber, reagiert mit den Bernsteinsaure-
molekulen zum korrespondierenden Trimethylammoniumsalz und verhindert so die Extraktion der
Saure. Auf Grund dieses Effekts wurden zwei alternative Prozessfihrungen untersucht: eine
Reaktivextraktion mit anschlieBender mehrstufiger Ruckextraktion mit niedrigen Trimethylamin-
konzentrationen (< 2 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsdure) und eine Reaktivextraktion mit
anschlieBender Riickextraktion mit hohen Trimethylaminkonzentrationen (> 2 mol Trimethylamin pro
mol Bernsteinsaure) und zusatzlicher Verdampfung des Trimethylamins aus der organischen Phase.

Bei der ersten untersuchten Prozessfiihrung konnte exemplarisch mit Reaktivextraktionssystem T1 in
vier Zyklen gezeigt werden, dass kein Abfall der Extraktionsausbeuten bei einer Aufbereitung der
organischen Phase mit niedrigen Trimethylaminkonzentrationen auftritt. Je nach eingesetzter Menge an
Trimethylamin waren jedoch zwischen zwei bis finf Stufen nétig, um eine vollstandige Riickextraktion
der Bernsteinsdure zu erzielen. Auch bei der Extraktion von Bernsteinsdure aus
Fermentationsiiberstand konnten mit dieser Prozessvariante fir beide Reaktivextraktionssysteme hohe

und konstante Ausbeute in drei Zyklen erzielt werden. Die hohere Stufenanzahl bringt jedoch zum einen
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hohere Kosten und zum anderen hohere Volumina bei der anschlieRenden Verdampfungskristallisation
mit sich.

Bei der zweiten Prozessvariante konnte bereits in einem Schritt die gesamte in der organischen Phase
vorhandene Bensteinsaure riickextrahiert werden. Innerhalb der 16 durchgefiihrten Zyklen war hier
somit eine konstante Extraktionsleistung der Reaktivextraktionssysteme T1 und 29/6 zu erzielen. Die
héheren Trimethylaminkonzentrationen fiihrten jedoch bei diesem Ansatz zu einer Akkumulation des
Trimethylamins in der organischen Phase. Vor einer erneuten Extraktion musste dieses durch
Verdampfen bei Raumtemperatur entfernt werden. Das abverdampfte Trimethylamin kann prinzipiell
kondensiert und wieder in Wasser eingeleitet werden, um so flir mehrere Rickextraktionen zur
Verfugung zu stehen. Problematisch bei der Verdampfung des Trimethylamins ist der gleichzeitige
Verlust an organischer Phase. Bereits bei einer Verdampfung von 1,2 mol L' Trimethylamin gingen
dabei auch 11 - 30 % der organischen Phase je nach eingesetztem Reaktivextraktionssystem mit
verloren. Ziel muss es hier deshalb sein, moglichst nur knapp Uber der stochiometrischen Menge von
2,0 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure zu liegen um die Verdampfungszeit und den Verlust
somit zu minimieren. Auf Grund des zusatzlich notwendigen Verdampfungsschritts und dem hohen
Verlust an organischer Phase scheint die zweite Prozessvariante jedoch insgesamt weniger gut
geeignet zu sein als die erste.

Unabhangig von der gewahlten Prozessvariante erfolgen in einem letzten Schritt die thermische
Spaltung des Trimethylammoniumsalzes und die Kristallisation der Bernsteinsaure. Im LabormafRstab
konnte dies im Rotationsverdampfer prinzipiell gezeigt werden. Die Bestimmung der Ausbeuten mit
88,2 £ 11,2 % (T1) und 89,0 £ 9,1 % war jedoch auf Grund der Bauart des eingesetzten Rotations-
verdampfers schwierig und stark fehlerbehaftet. Da keine Zersetzungsprodukte von Bernsteinsaure in
diesem Aufarbeitungsschritt gefunden werden konnten, ist von geschatzten Ausbeuten von > 99 % im
technischen Malstab auszugehen. Das abverdampfte Trimethylamin kann prinzipiell kondensiert und
erneut flr Rickextraktionen eingesetzte werden. Dies wurde im Rahmen dieser Arbeit jedoch nicht

gezeigt.

Die Gesamtausbeute des Prozesses, bestehend aus einer einstufigen Reaktivextraktion von
Bernsteinsaure aus Fermentationstiberstand (0,423 mol L, pH 2,0), einer zweistufigen Rickextraktion
mit 1,75 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure (Prozessvariante 1) und einer Verdampfungs-
kristallisation, liegt bei 79,9 % (T1) bis 83,1 % (29/6). Die Ausbeuten nach jedem Aufarbeitungsschritt
sowie die Volumenéanderung sind in

Abbildung 9-1 schematisch fiir das Reaktivextraktionssystem 29/6 nochmals zusammengefasst.
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»

/J\ abgereicherter Fermentationsiberstand

Reaktivextraktionssystem ~ Trimethylamin in Wasser
=S =h

A

o Trimethyl-
S Be.rnstelnsaurej — ammonium-
Bernstgmsaﬂure m__, Amln-KompIexe in_,, Succoinatin cistaline Bormsioine:
Fermentationsiiberstand der organischen ristalline Bernsteinsaure
Wasser >
Phase

Reaktivextraktion Riickextraktion

einstufig

Verdampfungskristallisation

»

zweistufig

100 % 84,2 % 83,5 % 83,1 %

Abbildung 9-1:  Gesamtprozess der integrierten Aufarbeitung von Bernsteinsdure aus einer wassrigen
Fermentationslosung. 1. Schritt: einstufige Reaktivextraktion (Reaktivextraktionssystem 29/6)
mit 84,2 % Ausbeute im Zentrifugalextraktor. 2. Schritt: zweistufige Rlckextraktion mit
1,75 mol Trimethylamin pro mol Bernsteinsaure mit 99,2 % Ausbeute im Zentrifugalextraktor
(Gesamtausbeute nach Reaktiv- und Rickextraktion 83,5 %; Volumenverdopplung).
3. Schritt: Verdampfungskristallisation mit 99,5 % Ausbeute (Gesamtausbeute nach
Reaktivextraktion, Riickextraktion und Verdampfungskristallisation 83,1 %).

Da die Riickextraktion deutlich schneller als die Reaktivextraktion ablauft (keine Reaktionslimitierung)
und somit geringere Verweilzeiten flr eine hohe Riickextraktionsausbeute ausreichend sind, ist die
Dimensionierung der einsetzbaren Zentrifugalextraktoren kleiner. Fir die mehrstufige Rlckextraktion
sind jedoch im Fall einer Trimethylaminkonzentration von 1,75 mol pro mol Bernsteinsaure
(Prozessvariante 1) zwei Apparate notig und es kommt in diesem Schritt zu einer Verdopplung des
Ausgangsvolumens.

Da die Einzelkomponenten des Reaktivextraktionssystems 29/6 (Diisooctylamin, Dihexylamin,
1-Hexanol, 1-Octanol) nicht  biokompatibel sind, muss der gesamte abgereicherte
Fermentationsiberstand nach  der  Reaktivextraktion  verworfen  werden. Sowohl das
Reaktivextraktionssystem als auch die wassrige Trimethylaminlosung konnen jedoch im Kreislauf
geflihrt und somit die Menge an eingesetzten Hilfsmitteln minimiert werden.

Vergleicht man den in dieser Arbeit untersuchten und optimierten Aufarbeitungsprozess mit dem von
Song et al. (2007) beschriebenen Prozess, bestehend aus einer Reaktivextraktion mit Trioctylamin in
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1-Octanol und anschlielender Vakuumdestillation und Kristallisation, mit einer Ausbeute von 67,05 %,
liegt der im Rahmen dieser Arbeit beschriebene mehrstufige gesamten Aufarbeitungsprozesses um
14,3 - 16,3 % abhéngig vom eingesetzten Reaktivextraktionssystem hoher. Auch gegeniber des von
Huh et al. (2006) beschriebenem Prozesses mit einer Reaktivextraktion zur Entfernung anderer Sauren
und anschlielender Verdampfungskristallisation der Bernsteinsédure mit einer Gesamtausbeute von

71,3 %, ist der hier vorgestellte Prozess somit deutlich effizienter.

Ausblick

Die Daten fur ,Miniplant-Untersuchungen sind nun verflgbar, sodass eine entsprechende
Komplettanlage aufgebaut und die Betriebsoptimierung vorangetrieben werden kann. Wichtig sind vor
allem Untersuchungen zur Dauerstabilitdt und zum maximalen Verbrauch der Hilfsmittel, sowie die
Bestimmung des Energiebedarfs. Auch sollten optimale Betriebspunkte in der ,Miniplant-Anlage mit
realen Fermentationslésungen, sowie die Mdglichkeit einer mehrstufigen Reaktivextraktion Gberpruft
werden.

Ebenfalls sinnvoll wéren weitere Untersuchungen zur Identifikation von biokompatiblen
Reaktivextraktionssystemen. Hierbei sollte nicht nur der Einfluss von Amin und Lésungsmittel auf das
Wachstum der Produktionsorganismen, sondern vor allem auf die Produktbildung néher untersucht
werden. Hier wiirde sich gegebenenfalls ein weiteres Auswahlprifverfahren anbieten.

Des Weiteren kann mit den in der ,Miniplant gewonnen Daten eine 6konomische Bewertung

(Kostenanalyse) und damit auch eine dkologische Bewertung des Gesamtprozesses erfolgen.
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12 Anhang

12.1 Allgemeines Material

12.1.1 Gerite

Tabelle 12-1: Aligemeine Laborgeréate

Komponente Hersteller/Spezifikation
Trockenschrank E 28 Binder, Tuttlingen
Standzentrifuge Rotixa 50 RS Hettich, Tuttlingen
Tischzentrifuge Mikro 20 Hettich, Tuttlingen

Schuttelinkubator Multitron
pH-Elektrode BlueLine 14 pH
pH-Meter CG 843
Photospektrometer Genesys 20
Thermomixer Comfort
Schwingarmmihle MM200
Mehrfachrihrplatte Variomag Poly 15

Infors HT, Bottmingen-Basel, Schweiz
Schott, Mainz

Schott, Mainz

Thermo Spectronic, Neuss
Eppendorf, Hamburg

Retsch, Haan

H+P Labortechnik, Oberschleil3heim

Tabelle 12-2: Flissigkeitschromatographie-Anlage (HPLC) und eingesetzte Séule

Komponente

Hersteller/Spezifikation

HPLC Agilent 1100 Series

Quat. Pumpe: DE14918242

Probengeber: DE14918655

A/D-Wandler: CN 00003423

Degasser: JP05033450

Software A.05.01 + Rev E.01.02
Brechnungsindex-Detektor 1200 Serie G1362A
UV-Detektor S 3300

Trennsaule Aminex HPX-87H

Vorsaule HPLC Cation H Refill, 30*4.6MM

Agilent, Waldbronn
Agilent, Waldbronn
Agilent, Waldbronn
Agilent, Waldbronn
Agilent, Waldbronn
Agilent, Waldbronn
Agilent, Waldbronn
Knauer, Berlin
Biorad,Minchen
Biorad,Munchen




Anhang

199

Tabelle 12-3: Gaschromatographie-Anlage und eingesetzte Saule

Komponente

Hersteller/Spezifikation

Gaschromatograph CP-3800
Injektor 1079 PTV
Splitregelung

FID-Detektor

Software Star Version 5.51

Probengeber CombiPal

Trennsaule CP8940 VF-5ms FS 15x25 (1.0)
Helium 99.999 % (v/v)

Wasserstoff 99.999 % (v/v)

Synthetische Luft

Varian, Darmstadt
temperaturprogrammierbar

elektronische Flusskontrolle (EFC)

Brenngase Wasserstoff und Luft,
Tragergas/Make-Up-Gas Helium

Varian, Darmstadt

CTC Analytics, Zwingen, Schweiz
Varian, Darmstadt

Air Liquide, Krefeld

Air Liquide, Krefeld

Hausleitung

Tabelle 12-4: Techfors-Bioreaktor und Peripherie

Komponente

Hersteller/Spezifikation

Techfors Fermenter 42L
Kessel
Rihrer

Antrieb

Begasung
Prozesskontrollsoftware
pH-Sonde HA405-DPA-SC-S8
pO2-Sondo InPro 6000
Antischaum Messftihler
Drucksensor PR-25HT/8931A
Abgasanalytik Easy Line
Peristaltische Pumpe Ecoline VC

Infors, Einsbach
Doppelmantel aus Edelstahl
3 Flachblattriihrer (Rushton)

im Boden gelagertes Rihrwerk mit doppelter
Gleitringdichtung

Begasungsrohr mit Massendurchflussregler
Iris-NT Pro Version 4.11

Mettler-Toledo, Giessen

Mettler-Toledo, Giessen

Infors, Einsbach

Keller, Winterthur, Schweiz

Easy Line ABB, Frankfurt

Ismatech, Wertheim-Mondfeld
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Tabelle 12-5: Zentrifugalextraktor und Peripherie

Komponente Hersteller/Spezifikation

Zentrifugalextraktor V-02 bzw. CS 50 Cinc, Brakel

Mischungseinsatz High Mix (Extraktion) und Direct Feed (Separation)
Motor 400V / 50 Hz IP 55 0,25 kW EEx de Il C T4 bis 6000 min-"
Motorsteuerung 400 V Frequenzumformer 220V / 50 Hz nicht Ex geschutzt

15 Wehrscheiben 0,825-1,175

Pumpe (1) Masterflex Economy Drive Cole-Parmer

Pumpe (2) Masterflex Cole-Parmer

Pumpenschlauch Einlass Zentrifugalextraktor;
Norprene A-60-G ID 6,4 mm AD 11,2 mm

Pumpenschlauch Auslass Zentrifugalextraktor;
Norprene A-60-G ID 12,7 mm AD 19,1 mm

Ismatech, Wertheim-Mondfeld

Ismatech, Wertheim-Mondfeld

Tabelle 12-6: Rotationsverdampfer

Komponente Hersteller/Spezifikation

Rotationsverdampfer LABOROTA 4003 Heidolph, Schwabach
Vakuumpumpe ROTAVAC vario control Heidolph, Schwabach
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12.1.2 Chemikalien

Tabelle 12-7: Aligemeine Chemikalien

Chemikalie Summenformel Hersteller Produktnummer
Aluminium(lll)chlorid AICI3*6H20 Merck 1.01084
Ammoniumchlorid NH4ClI Roth 5470
Ammoniumdihydrogenphosphat (NH4)H2PO4 Merck 1.01126
Ammoniumhydroxid NH;OH Roth 5460
Ammoniumsulfat (NH4)2S04 Merck 1.01217
Antimycoticum Invitrogen 15240-062
Bernsteinsaure C4HsO4 Roth 8268.2
Biotin C10H16N203S Roth 3822.1
Borsaure H3BOs3 Sigma B6768
Calciumchlorid CaCl*2H20 Merck 102382
Casaminosauren - Roth AE41.2
Chloramphenicol C11H12C12N20s Sigma C-0378
D-Glucose CeH1206"H20 Roth 6780
Eisen(Il)sulfat FeSO4*7H20 Merck P015.1
Essigsaure (Natriumacetat) C2H3NaO2 Merck 100056
Nao-Ethylendiamintertaessigsaure ~ C1oH14NazN20g Merck 108418
Geniticin Ca0H40N4O10 Roth CP11.3
Glycerin CsHsO3 Roth 7530
Harnstoff CH4N20 Roth 3941.1
Hefeextrakt OHLY KAT - Dt. Hefewerke -

Histidin CeHoN3O2 Roth 3852.3
Kaliumchlorid KClI Merck 1.04936
Kaliumdihydrogenphosphat KH2PO4 Roth 3907
di-Kaliumhydrogenphosphat K2HPO4 Roth P749
Kanamycinsulfat C18H38N4015S Roth T832.4
o-Ketoglutarsaure CsHsOs Fluka 75890
Kobalt(1l)chlorid CoCl2*6H20 Merck 1.012539
Kupfer(ll)chlorid CuCl*2H20 Merck 1.02733
Kupfer(ll)sulfat CuS045H,0 Merck 102790
Magnesiumchlorid MgCl2*6H20 Roth 2189.1
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Tabelle 12-7: Allgemeine Chemikalien (Fortsetzung)
Chemikalie Summenformel Hersteller Produktnummer
Magnesiumsulfat MgSO4*7H.0 Merck 105886
Mangan(ll)chlorid MnCl2*4H20 Merck 105927
Maleinsaure C4H404 Roth 3538.1
Mangan(ll)sulfat MnSO4*H20 Merck 105941
Milchsaure C3HsOs3 Roth 4071.1
Myo-Inositol CsH1206 Fluka 57570
Natriumchlorid NaCl Roth P029
Natriumdihydrogenphosphat NaH2PO4 Merck 106346
Natriumhydroxid NaOH Roth 9356
Natriummolybdat Na2MoO4*2H,0 Merck 106521
Nicotinsaureamid CeHsN20 Applichem APPCA0959
Calciumpanthothenat C18H32CaN2010 Roth 3812.1
Pyridoxin CsH11NO3 Roth T914.2
Salzsaure HCI Roth 4625.2
Schwefelsdure H2S04 Merck 1.00731
Thiaminchlorid C12H18N4OS?* 2 CI- Aldrich 10,917-7
VE-Wasser H20 Hausleitung -
Zink(1l)sulfat ZnS04 *TH20 Merck 108883
Zitronensaure CeHsO7 Roth 5110
Tabelle 12-8: Losungsmittel
Losungsmittel Summenformel Hersteller Produktnummer
1-Butanol C4H100 Merck 1.01990
1-Hexanol CeH140 Merck 8.04393
1-Octanol CsH1s0 Merck 8.20931
2-Octanol CsH1s0 Merck 8.20925
1-Nonanol C1oH200 Merck SAFF74280
1-Decanol C1oH220 Sigma 150584
1-Dodecanol C12H260 Sigma 126799




Anhang

203

Tabelle 12-8: Losungsmittel (Fortsetzung)

Losungsmittel Summenformel Hersteller Produktnummer
n-Pentan CsH12 Merck 1.07177
n-Hexan CeH14 Merck 1.04367
n-Heptan CrH1s Roth 8654.1
n-Octan CsH1s Merck 8.06910
n-Nonan CoH2o Merck 8.06838
n-Decan CioH22 Merck 8.03405
n-Dodecan C1aHas Merck 8,20543
Kerosin g:zggfgfgezu; Sigma 60710

Toluol C7Hs Merck 1.08325
Methylisobutylketon CeH120 Roth 0338.1
Diisobutylketon CoH150 Merck 8.18831
Tabelle 12-9: Amine

Amine Summenformel Hersteller Produktnummer
Octylamin CsH19N Merck 8.06917
Dibutylamin CsH1oN Merck 8.03222
Dihexylamin C12H2N Merck 8.20465
Dioctylamin C1gHasN Merck SAFF42390
Diisooctylamin C1gHasN Merck 8.20383
Diphenylamin C12H1N Merck 8.20528
Trimethylamin 25 % in Wasser CsHaN Sigma 426474
Tripropylamin CoHa1N Merck 8.21201
Tributylamin C12H2N Merck 8.08358
Tripentylamin CisHasN Sigma 472034
Trihexylamin C1gH3oN Sigma 183997
Trioctylamin CosHs1N Merck 8.08649
Triisooctylamin CasHsiN Sigma 261491
Tridodecylamin CssH7sN Merck 8.21160
Methyldioctylamin Ci7H3N Merck 8.20790
Methyldidecylamin Ca1HasN Merck SAFF36755
Dimethyldodecylamin C14Ha1N Merck SAFS39150
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12.2 Reaktivextraktionssysteme

12.2.1 Physikalische und chemische Eigenschaften Amine und Losungsmittel

Tabelle 12-10: Eingesetzte Ldsungsmittel und Amine

Molekulargewicht,

Losungsmittel Einteilung g mol Dichte, g cm*
1-Butanol polar-protisch 74,12 0,81
1-Hexanol polar-protisch 102,18 0,82
1-Octanol polar-protisch 130,23 0,82
2-Octanol polar-protisch 130,23 0,83
1-Nonanol polar-protisch 144,26 0,83
1-Decanol polar-protisch 158,29 0,83
1-Dodecanol polar-protisch 186,34 0,83
Methylisobutylketon polar-aprotisch 100,16 0,80
Diisobutylketon polar-aprotisch 142,24 0,81
n-Pentan unpolar 72,15 0,63
n-Hexan unpolar 86,18 0,66
n-Heptan unpolar 100,21 0,68
n-Octan unpolar 128,26 0,72
n-Nonan unpolar 114,23 0,70
n-Decan unpolar 142,29 0,73
n-Dodecan unpolar 170,34 0,75
Kerosin unpolar 184,40 etwa 0,75 - 0,84

Toluol unpolar 92,14 0,87
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Tabelle 12-10: Eingesetzte Ldsungsmittel und Amine (Fortsetzung)

Losungsmittel

Loslichkeit in Wasser,

Loslichkeit in Wasser,

1-Octanol/Wasser

Verteilungskoeffizient

gL mmol L (logPow)
1-Butanol 77,0 1038,9 0,88
1-Hexanol 59 57,7 2,03
1-Octanol 0,3 2,3 2,80
2-Octanol 1,1 8,6 2,90
1-Nonanol 1,0 6,9 3,77
1-Decanol 3,7x102 0,2 4,57
1-Dodecanol 4,0x10-3 2,1x102 5,13
Methylisobutylketon 18,0-20,0 189,7 1,31
Diisobutylketon 0,5 3,5 2,56
n-Pentan 0,4 5,0 3,39
n-Hexan 9,5x10-3 0,1 411
n-Heptan 5,0x10-2 0,5 4,66
n-Octan 7,0x104 6,0x10-3 515
n-Nonan unléslich unlslich 4,76
n-Decan 5,0x10- 3,5x104 5,98
n-Dodecan fast unloslich 0,0 6,8
Kerosin unldslich 0,0 598-8,8
Toluol 0,5 5,6 2,65
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Tabelle 12-10: Eingesetzte Ldsungsmittel und Amine (Fortsetzung)

Molekulargewicht,

Name Einteilung Dichte, g cm? g mol
Octylamin primares Alkylamin 0,78 129,25
Dibutylamin sekundares Alkylamin 0,76 129,25
Dihexylamin sekundares Alkylamin 0,79 185,36
Dioctylamin sekundares Alkylamin 0,80 241,46
Diisooctylamin sekundares Alkylamin 0,80 241,46
Diphenylamin sekundares Arylamin 1,16 169,23
Trimethylamin 25 % w/w tertiares Alkylamin 0,93 59,11

Tripropylamin tertiares Alkylamin 0,76 143,27
Tributylamin tertiares Alkylamin 0,78 185,36
Tripentylamin tertiares Alkylamin 0,78 227,44
Trihexylamin tertiares Alkylamin 0,80 269,51
Trioctylamin tertiares Alkylamin 0,81 353,68
Triisooctylamin tertiares Alkylamin 0,82 353,68
Tridodecylamin tertiares Alkylamin 0,82 522,01
Methyldioctylamin tertiares Alkylamin 0,79 255,49
Methyldidecylamin tertiares Alkylamin 0,81 311,59
Dimethyldodecylamin tertiares Alkylamin 0,79 213,41
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Tabelle 12-10: Eingesetzte Ldsungsmittel und Amine (Fortsetzung)

Verteilungskoeffizient

Name Léslichkeit in Léslichkeit in 1-Octanol/Wasser
Wasser, g L Wasser, mmol L-1 (logPow)
Octylamin 0,2 1,6 0,76
Dibutylamin 41 31,3 2,06
Dihexylamin 0,3 1,6 4,81
Dioctylamin unldslich unldslich 4,76
Diisooctylamin 4,5x102 0,2 6,56
Diphenylamin 5,0x10-2 0,3 3,50
Trimethylamin 25 % w/w 650L L' H.0 1,025x104 0,25
Tripropylamin 2,6 18,2 2,68
Tributylamin 0,3 1,6 4,60
Tripentylamin <1,0 44 5,71-5,93
Trihexylamin 0,3 1,1* 7,90
Trioctylamin <1,0x104 2,8x10+ 10,35
Triisooctylamin 0,2 0,6 9,60
Tridodecylamin unldslich unléslich 16,24
Methyldioctylamin 0,3* 1,2 6,91
Methyldidecylamin 0,3* 1,0¥ n.b.
Dimethyldodecylamin 5,0* 23,4* 5,41

* Loslichkeiten nicht bekannt aber fiir Biokompatibilitatsversuche anhand von Homologie zu anderen Aminen abgeschétzt
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12.2.2 Einfache Reaktivextraktionssysteme des 1. Auswahlpriifverfahrens
Tabelle 12-11: Einfache Reaktivextraktionssyteme des 1. Auswahlpriifverfahrens

1-Butanol 1-Hexanol 1-Octanol 2-Octanol 1-Decanol  1-Dodecanoal MIBK
Octylamin 854+11 840+27 789+27 812+14 72,3 248 +6,6
Dibutylamin 51,0+48 308+43 20650 157+31 22,3 19,3 13,3+ 04
Dihexylamin 911+13 894+14 861+18 837+£25 828+1.2 79,8 67,6 £2,6
Dioctylamin 950+06 933+08 903+27 843+23 833+25 78135 734+18
Diisooctylamin 952+03 942+06 92316 920+11 89,7+06 87,4 82,0+0,7
Diphenylamin 498+20 281+60 219407 178+x112 65160 73+6,9 15,6 £2,2
Tripropylamin 35604 17,7+£28 18207 8775 11,7 14,3 143+£25
Tributylamin 675+12 51,6+40 378+19 272124 33,8 234 20,2+4,0
Tripentylamin 86,6+0,7 808+15 745+19 673+35 64,4 59,3 60,9+2,1
Trihexylamin 955+08 932+02 915+15 899+13 883+21 7,7 90,0+0,7
Trioctylamin 911+19 90,2+0,3 8,5+10 853+14 812+04 724 883+1,7
Triisooctylamin 912+24 881+£17 837+x21 825+31 773+08 70,0 83,1+0,2
Tridodecylamin 763+21 853+£19 81,7+x16 759+63 74025 AGG 80613
Methyldioctylamin 945+0,7 91,8+16 909+21 909+20 87,5+07 AGG 89,7+54
Methyldidecylamin 93,6 92,5 903+05 886+20 876+08 AGG 92,1
Dimethyldodecylamin 53,5 68,4 AGG 73,7 AGG AGG 349
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Tabelle 12-11: Reaktivextraktionssyteme des 1. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

n-Pentan n-Hexan n-Heptan n-Decan n-Dodecan Kerosin Toluol
Octylamin M1+£23  103+45 13634 73+£73 143+55 90+4/1 13,4
Dibutylamin 155+88 146+59 128+29 100+38 83+64 11,1161 11,6
Dihexylamin 68,6 579+95 549+77 526+19 537145 529+87 59,5
Dioctylamin 56,2 56,1 +11,5 565+30 543+127 595+21 588+157 61,8
Diisooctylamin 847+02 862+15 80463 925+13 886+24 938x08 951+£35
Diphenylamin 6,1 95+3,1 135+83 39+36 27140 55+2/1 0,0
Tripropylamin 16,0 +8,5 153+53 132+46 83+6,2 85+20 132+35 10,5+6,9
Tributylamin 189+83 149+35 99+30 70435 80+72 10338 10,5
Tripentylamin 215+76 6,6+35 69+18 8,1+23 80+3,6 80+20 30,6
Trihexylamin 291+90 266+29 277+34 381+£32 41067 422150 14,5
Trioctylamin 13,314 74+50 73+63 93+29 216+134 11,1%43 49,2
Triisooctylamin 36,6 45+4/1 34+59 6,3+42 175279 92146 43,4
Tridodecylamin 8,0+3,2 6,7+24 39+08 28144 46+20 49+34 36,4
Methyldioctylamin AGG 70,7+0,7 686+63 584+104 547+98 69,7+98 71,6
Methyldidecylamin AGG 17,0 AGG AGG AGG AGG 61,3
Dimethyldodecylamin 19,3 AGG 23,2 24,9 21,7 18,0 26,8
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12.2.3 Komplexe Reaktivextraktionssysteme des 2. Auswahlpriifverfahren

Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlprifverfahrens

Reaktivextraktions-

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Losungsmittel, % wiw des

Extraktionsausbeute, %

system/Generation N .
y Gesamtlosungsmittels
Octylamin 333,3
11 Diphenylamin 366,7 90+15
n-Decan 933 ' '
n-Heptan 6,7
Triisooctylamin 100,0
Tridodecylamin 0,0
! +
211 Diisobutylketon 33,3 136£13
1-Nonanol 66,7
Dimethyldodecylamin 500,0
Tripropylamin 366,7
3 Toluol 100,0 0
n-Decan 0,0
Dihexylamin 0,0
Methyldidecylamin 300,0
+
4 2-Octanol 80,0 23315
n-Nonan 20,0
Trioctylamin 433,3
Dioctylamin 500,0
S n-Dodecan 100,0 0
1-Dodecanol 0,0
Diphenylamin 266,7
Dibutylamin 3333
+
6/ n-Hexan 86,7 85%02
n-Heptan 13,3
Diisooctylamin 233,3
Trioctylamin 3333
& n-Pentan 80,0 0
n-Nonan 20,0
Diphenylamin 466,7
Dihexylamin 500,0
! +
8/1 Methylisobutylketon 0,0 30,7+22
1-Hexanol 100,0
Triisooctylamin 166,7
Dihexylamin 333,3
’ +
n Diisobutylketon 60,0 250£2,7
n-Dodecan 40,0
Tripropylamin 266,7
Tridodecylamin 133,3
+
10/1 n-Hexan 40,0 16148
1-Hexanol 60,0
Octylamin 466,7
Tributylamin 400,0
! +
11N 1-Octanol 33,3 412109
Toluol 66,7
Tridodecylamin 166,7
Tributylamin 0,0
121 n-Hexan 0,0 0
n-Hexan 100,0
Tridodecylamin 166,7
Tributylamin 66,7
+
131 n-Hexan 40,0 263+12
1-Hexanol 60,0
Tripentylamin 366,7
Tridodecylamin 333,3
! +
141 1-Nonanol 86,7 302209
n-Decan 13,3
Dibutylamin 366,7
Tributylamin 333,3
1501 1-Decanol 100,0 201435
1-Hexanol 0,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlprifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Losungsmittel,
Losungsmittel, % wiw des
Gesamtldsungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tridodecylamin 300,0
16/1 Tripentylamin 200,0 0
Methylisobutylketon 6,7
Kerosin 93,3
Tridodecylamin 66,7
Trihexylamin 4333
171 2-Octanol 1000 32442
Toluol 0,0
Tributylamin 100,0
Trihexylamin 233,3
’ +
1811 n-Heptan 60,0 82+09
n-Pentan 40,0
Trioctylamin 266,7
Octylamin 400,0
+
191 1-Nonanol 86,7 34413
n-Heptan 13,3
Diphenylamin 500,0
Trioctylamin 133,3
20/ n-Decan 133 12,6 £1,2
2-Octanol 86,7
Dioctylamin 233,3
Trioctylamin 0,0
! +
211 Diisobutylketon 46,7 198220
1-Octanol 53,3
Octylamin 366,7
Tripropylamin 366,7 +
2211 n-Decan 66.7 22024
1-Octanol 33,3
Trioctylamin 333,3
Trihexylamin 333,3
+
23 n-Dodecan 0,0 24813
Diisobutylketon 100,0
Diphenylamin 500,0
Trioctylamin 366,7
’ +
241 n-Pentan 33,3 194£32
1-Octanol 66,7
Diisooctylamin 100,0
Trioctylamin 100,0
251 Toluol 80,0 0
n-Hexan 20,0
Tripentylamin 4333
Trihexylamin 333,3
26/1 -Nonan 733 13,0+0,7
Methylisobutylketon 26,7
Tripropylamin 100,0
Trioctylamin 33,3
y +
271 n-Pentan 86,7 89+37
1-Hexanol 13,3
Tripropylamin 233,3
Diisooctylamin 366,7
281 n-Nonan 73,3 0
2-Octanol 26,7
Methyldidecylamin 133,3
Diisooctylamin 466,7
2901 Methylisobutylketon 80,0 0
Toluol 20,0
Dimethyldodecylamin 166,7
Tripropylamin 33,3
30/1 1-Hexanol 53,3 20339
1-Octanol 46,7
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Losungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tridodecylamin 66,7
12 Tributylamin 400,0 220+03
2-Octanol 100,0 ' '
Toluol 0,0
Dimethyldodecylamin 233,3
Tripropylamin 33,3 +
212 1-Hexanol 53,3 24308
1-Octanol 46,7
Triisooctylamin 0,0
Dihexylamin 66,7
+
312 Diisobutylketon 6,7 69+08
n-Dodecan 93,3
Octylamin 366,7
Tripropylamin 333,3 +
42 1-Nonanol 73,3 25318
1-Octanol 26,7
Dihexylamin 66,7
Methyldidecylamin 300,0
512 1-Decanol 100,0 0
n-Nonan 0,0
Trioctylamin 333,3
Tripentylamin 333,3 +
6/2 n-Dodecan 6,7 17.0£03
Diisobutylketon 93,3
Trioctylamin 0,0
Tridodecylamin 133,3
+
712 1-Hexanol 80,0 164£08
n-Heptan 20,0
Dioctylamin 300,0
Tridodecylamin 0,0
! +
812 Diisobutylketon 33,3 218£09
1-Octanol 66,7
Dibutylamin 500,0
Tributylamin 333,3
+
92 1-Decanol 100,0 186+15
1-Hexanol 0,0
Tripropylamin 0,0
Trihexylamin 4333
+
1072 n-Hexan 40,0 252£08
1-Hexanol 60,0
Diisooctylamin 233,3
Diisooctylamin 500,0
1112 n-Decan 73,3 0
2-Octanol 26,7
Dioctylamin 200,0
Dihexylamin 0,0
+
1212 Diisobutylketon 46,7 17507
1-Octanol 53,3
Tridodecylamin 200,0
1312 Diphenylamin 466,7 07+00
n-Hexan 0,0
n-Hexan 100,0
Methyldioctylamin 333,3
Trihexylamin 433,3
1412 n-Nonan 86,7 0
n-Heptan 13,3
Tridodecylamin 166,7
Tributylamin 0,0
1512 n-Hexan 80,0 0
n-Hexan 20,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Lésungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tridodecylamin 166,7
16/2 Trihexylamin 33,3 0
n-Hexan 0,0
n-Heptan 100,0
Tripropylamin 100,0
Trioctylamin 33,3
1712 Kerosin 86,7 0
1-Hexanol 13,3
Dihexylamin 166,7
18/2 Methylldldecylamln 300,0 59+06
Kerosin 80,0
n-Nonan 20,0
Tripentylamin 366,7
Tridodecylamin 366,7
1972 n-Decan 80,0 0
n-Decan 20,0
Dibutylamin 366,7
Tributylamin 333,3
2012 Kerosin 80,0 0
1-Hexanol 20,0
Tridodecylamin 366,7
Methyldioctylamin 3333 +
2112 1-Nonanol 86,7 123+18
n-Decan 13,3
Tripropylamin 266,7
Octylamin 133,3
2212 n-Decan 40,0 0
1-Hexanol 60,0
Triisooctylamin 200,0
Trioctylamin 0,0
+
2312 Diisobutylketon 33,3 0800
1-Nonanol 66,7
Tridodecylamin 200,0
Tributylamin 66,7
+
2412 n-Hexan 40,0 2719
1-Hexanol 60,0
Tridodecylamin 333,3
Tridodecylamin 166,7
' +
2502 2-Octanol 100,0 21,211
Toluol 0,0
Trioctylamin 266,7
Octylamin 266,7
' +
2612 2-Octanol 86,7 29301
n-Heptan 13,3
Octylamin 466,7
Methyldidecylamin 400,0 +
2712 1-Octanol 333 34602
n-Heptan 66,7
Diphenylamin 266,7
Dibutylamin 0,0
+
2812 n-Hexan 86,7 7,304
n-Heptan 13,3
Diisooctylamin 266,7
Trihexylamin 333,3
’ +
2912 1-Hexanol 100,0 36505
Toluol 0,0
Tripropylamin 333
Triisooctylamin 33,3
+
3072 1-Dodecanol 6,7 13,9£05
1-Hexanol 93,3
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Lésungsmittel,
Losungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tridodecylamin 333,3
13 Trihexylamin 433,3 0
Kerosin 93,3
Toluol 6,7
Tripropylamin 200,0
Trihexylamin 433,3
’ +
23 n-Hexan 40,0 29603
1-Hexanol 60,0
Diisooctylamin 266,7
Trihexylamin 4333
+
33 1-Hexanol 46,7 41309
Toluol 53,3
Tripropylamin 466,7
Trihexylamin 433,3
+
413 2-Octanol 100,0 26,0£05
Toluol 0,0
Trioctylamin 400,0
Tridodecylamin 133,3
’ +
513 1-Hexanol 53,3 25804
n-Heptan 46,7
Octylamin 366,7
Tripropylamin 0,0 +
6/3 1-Hexanol 53,3 26310
1-Octanol 46,7
Trioctylamin 0,0
Tridodecylamin 400,0
73 n-Decan 73,3 0
n-Hexan 26,7
Triisooctylamin 200,0
8/3 Trioctylamin 33,3 20,0+ 1,7
n-Hexan 0,0
1-Nonanol 100,0
Dioctylamin 466,7
Tributylamin 400,0
93 1-Dodecanol 333 0
n-Heptan 66,7
Trioctylamin 3333
Tripentylamin 66,7 +
1073 1-Dodecanol 26,7 30009
1-Hexanol 73,3
Tridodecylamin 66,7
Tributylamin 466,7
’ +
173 2-Octanol 100,0 23,1£05
Toluol 0,0
Octylamin 466,7
12/3 Methyldidecylamin 133,3 13309
n-Hexan 333
n-Heptan 66,7
Diisooctylamin 466,7
Trihexylamin 333,3
’ +
1313 1-Hexanol 73,3 252+04
Toluol 26,7
Trioctylamin 333,3
Tripentylamin 333,3 +
1413 n-Dodecan 86,7 37+21
Toluol 13,3
Dioctylamin 300,0
Tripentylamin 0,0
+
1513 Diisobutylketon 33,3 235108
1-Octanol 66,7
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Lésungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tridodecylamin 66,7
16/3 Tributylamin 4333 229+03
2-Octanol 100,0 ’ ’
Toluol 0,0
Octylamin 266,7
Tributylamin 400,0
' +
1713 1-Octanol 333 31411
Toluol 66,7
Tridodecylamin 66,7
Trihexylamin 466,7
+
1813 2-Octanol 100,0 3317
1-Dodecanol 0,0
Tripentylamin 66,7
Methyldidecylamin 400,0 +
1913 1-Dodecanol 46,7 22610
n-Heptan 53,3
Octylamin 66,7
Tributylamin 400,0
' +
2013 1-Octanol 333 22201
1-Dodecanol 66,7
Tridodecylamin 166,7
Tripropylamin 333,3
213 1-Nonanol 100,0 172203
n-Hexan 0,0
Octylamin 233,3
Diisooctylamin 233,3
’ +
2213 1-Hexanol 80,0 33,5405
1-Nonanol 20,0
Tridodecylamin 166,7
Trihexylamin 0,0
+
2313 Diisobutylketon 6,7 8602
Toluol 93,3
Tripentylamin 0,0
Dimethyldodecylamin 133,3
2413 1-Hexanol 80,0 17420.1
n-Heptan 20,0
Tripropylamin 33,3
Triisooctylamin 300,0
' +
2513 n-Dodecan 6,7 11,9200
Diisobutylketon 93,3
Tridodecylamin 166,7
Trihexylamin 33,3
2613 1-Hexanol 0,0 0
n-Heptan 100,0
Tridodecylamin 200,0
Tributylamin 3333
2713 1-Octanol 400 28301
1-Hexanol 60,0
Tripropylamin 300,0
Triisooctylamin 33,3
+
2813 1-Dodecanol 6,7 131206
1-Octanol 93,3
Tridodecylamin 66,7
Trihexylamin 300,0
’ +
2903 2-Octanol 20,0 20412
Diisobutylketon 80,0
Dihexylamin 0,0
30/3 Methyldioctylamin 433,3 26,3402
n-Hexan 40,0
1-Hexanol 60,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Dihexylamin 0,0
1/4 Methyldioctylamin 466,7 325+10
2-Octanol 100,0 ’ ’
1-Octanol 0,0
Dimethyldodecylamin 233,3
Tripropylamin 333 +
2/4 2-Octanol 46,7 231210
1-Octanol 53,3
Diisooctylamin 266,7
Trihexylamin 433,3
+
3/4 1-Hexanol 33,3 422106
Toluol 66,7
Tripropylamin 466,7
Trihexylamin 33,3
+
414 1-Hexanol 80,0 17.8+03
Toluol 20,0
Tridodecylamin 66,7
Tributylamin 166,7
+
Sl4 1-Hexanol 33,3 18403
1-Dodecanol 66,7
Dimethyldodecylamin 233,3
Tributylamin 33,3
+
6l 1-Hexanol 53,3 27,5209
1-Octanol 46,7
Trioctylamin 333,3
Tripentylamin 66,7 +
7/4 1-Dodecanol 73,3 244101
Toluol 26,7
Octylamin 366,7
Trihexylamin 433,3
+
8l4 1-Hexanol 53,3 44004
1-Octanol 46,7
Tridodecylamin 66,7
Triisooctylamin 466,7
+
94 1-Nonanol 100,0 28,7£0,.2
1-Dodecanol 0,0
Tridodecylamin 166,7
Dibutylamin 333
+
10/4 1-Hexanol 0,0 91405
Toluol 100,0
Diisooctylamin 33,3
Trihexylamin 500,0
+
114 1-Hexanol 46,7 37,304
Toluol 53,3
Octylamin 66,7
Tributylamin 466,7
+
12/4 2-Octanol 100,0 21,5£04
1-Dodecanol 0,0
Tripropylamin 66,7
13/4 Triisooctylamin 0,0 16.9+0.8
n-Pentan 6,7
1-Hexanol 93,3
Trioctylamin 66,7
Tributylamin 466,7
14/4 1-Nonanol 100,0 240£07
n-Heptan 0,0
Dimethyldodecylamin 166,7
Tripropylamin 333
1514 1-Hexanol 100,0 240£05
Toluol 0,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Lésungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tridodecylamin 66,7
16/4 Tributylamin 4333 122400
n-Hexan 133 T
n-Dodecan 86,7
Diisooctylamin 266,7
Trihexylamin 433,3
1714 1-Hexanol 53,3 40812
Toluol 46,7
Octylamin 66,7
Tributylamin 400,0
! +
18/4 1-Octanol 46,7 204+11
1-Dodecanol 53,3
Dimethyldodecylamin 233,3
Tripropylamin 4333 +
19/4 2-Octanol 73,3 229+08
1-Octanol 26,7
Octylamin 366,7
Dioctylamin 400,0
+
20/4 1-Nonanol 100,0 39,1101
Toluol 0,0
Diisooctylamin 266,7
Tripentylamin 333,3 +
214 1-Decanol 86,7 340£08
Toluol 13,3
Diphenylamin 0,0
Trihexylamin 333,3
! +
22/4 1-Hexanol 26,7 28405
1-Hexanol 733
Tripropylamin 466,7
Tripropylamin 66,7 +
23/4 2-Octanol 100,0 106+02
Toluol 0,0
Tripentylamin 100,0
Methyldidecylamin 400,0 +
24/4 1-Decanol 46,7 246118
n-Heptan 53,3
Tridodecylamin 166,7
Dimethyldodecylamin 0,0 +
25/4 Diisobutylketon 60,0 15,2£05
1-Octanol 40,0
Tripropylamin 0,0
26/4 Triisooctylamin 300,0 9.5+0,0
n-Dodecan 6,7
Diisobutylketon 93,3
Tridodecylamin 66,7
Tripropylamin 400,0 +
2714 1-Octanol 33,3 106£16
Toluol 66,7
Tridodecylamin 166,7
Trihexylamin 33,3
+
28/4 Toluol 6,7 58404
Toluol 93,3
Tridodecylamin 400,0
Tridodecylamin 133,3
29/4 1-Hexanol 53,3 23318
Toluol 46,7
Tripropylamin 466,7
Trihexylamin 166,7
30/4 2-Octanol 53,3 16,4 £1.2
1-Octanol 46,7
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Diisooctylamin 266,7
1/5 Trihexylamin 33,3 285+ 06
1-Hexanol 46,7 ’ ’
Toluol 53,3
Dibutylamin 366,7
Trihexylamin 433,3
+
205 n-Dodecan 60,0 200+0,5
1-Octanol 40,0
Methyldioctylamin 233,3
Diisooctylamin 233,3
315 1-Hexanol 26,7 333108
1-Hexanol 73,3
Tridodecylamin 66,7
Tributylamin 4333
! +
415 1-Hexanol 46,7 252409
1-Dodecanol 53,3
Tripropylamin 166,7
Dimethyldodecylamin 166,7
515 1-Nonanol 80,0 0
1-Octanol 20,0
Methyldioctylamin 266,7
Trihexylamin 433,3
65 1-Octanol 53,3 36905
1-Dodecanol 46,7
Tridodecylamin 333,3
Tripentylamin 66,7 +
715 1-Dodecanol 26,7 86+07
n-Hexan 73,3
Tripentylamin 66,7
Methyldidecylamin 400,0 +
815 1-Decanol 60,0 28401
1-Octanol 40,0
Diisooctylamin 266,7
Dimethyldodecylamin 133,3 +
905 1-Hexanol 80,0 321£01
Toluol 20,0
Diisooctylamin 266,7
Tripentylamin 333,3
10/5 n-Dodecan 86,7 0
Toluol 13,3
Tripropylamin 166,7
11/5 Triisooctylamin 0,0 145408
1-Nonanol 20,0 e
1-Hexanol 80,0
Diphenylamin 366,7
Methyldioctylamin 433,3 +
1215 1-Hexanol 26,7 32040,
1-Hexanol 73,3
Diisooctylamin 366,7
Trihexylamin 500,0
’ +
13/5 1-Hexanol 100,0 3%6,1+03
n-Heptan 0,0
Dihexylamin 200,0
Tributylamin 333
1415 1-Nonanol 100,0 18,7£13
n-Heptan 0,0
Tridodecylamin 3333
Methyldidecylamin 0,0
1515 Diisobutylketon 60,0 22,8101
1-Octanol 40,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Lésungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Dimethyldodecylamin 166,7
16/5 Tripropylamin 4333 21805
1-Hexanol 86,7
n-Heptan 13,3
Tripropylamin 0,0
Triisooctylamin 300,0
1715 1-Hexanol 0.0 13,6 +£0,2
Diisobutylketon 100,0
Octylamin 66,7
Trihexylamin 333,3
, +
18/5 1-Hexanol 80,0 308+05
1-Nonanol 20,0
Dimethyldodecylamin 233,3
Tripropylamin 33,3 +
19/5 2-Octanol 33,3 24802
1-Octanol 66,7
Tripentylamin 0,0
Triisooctylamin 0,0
20/5 n-Pentan 60,0 18,2+ 0,1
n-Hexan 40,0
Diisooctylamin 0,0
Methyldidecylamin 466,7 +
2115 1-Nonanol 100,0 294112
Toluol 0,0
Dihexylamin 33,3
Trihexylamin 500,0
! +
2215 1-Decanol 46,7 35410
1-Dodecanol 53,3
Octylamin 366,7
Trihexylamin 433,3
235 1-Hexanol 400 36,703
n-Hexan 60,0
Tripentylamin 0,0
Trihexylamin 433,3
, +
2415 1-Hexanol 33,3 189£00
n-Heptan 66,7
Diphenylamin 0,0
Trihexylamin 333,3
! +
2505 1-Octanol 26,7 26006
1-Hexanol 733
Trioctylamin 433,3
Tripropylamin 333 +
2615 1-Decanol 86,7 27,3103
Toluol 13,3
Octylamin 0,0
Trihexylamin 333,3
, +
2715 1-Hexanol 53,3 283104
1-Octanol 46,7
Tripentylamin 0,0
Dimethyldodecylamin 133,3 +
2815 1-Hexanol 26,7 16,104
Toluol 733
Dimethyldodecylamin 100,0
Tributylamin 466,7
+
2915 1-Hexanol 53,3 302103
1-Octanol 46,7
Octylamin 166,7
Tripentylamin 4333 +
30/ 1-Hexanol 53,3 34810
1-Octanol 46,7
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tripentylamin 166,7
1/6 Triisooctylamin 0,0 198+04
n-Decan 20,0 ' '
1-Hexanol 80,0
Octylamin 166,7
Tripentylamin 3333 +
26 1-Octanol 53,3 201+06
1-Octanol 46,7
Octylamin 366,7
Trihexylamin 400,0
316 1-Hexanol 400 39.2+08
Toluol 60,0
Octylamin 166,7
Tripropylamin 33,3 +
416 1-Hexanol 100,0 158402
1-Nonanol 0,0
Diisooctylamin 400,0
Tributylamin 100,0
+
5/6 1-Hexanol 80,0 29205
n-Dodecan 20,0
Octylamin 33,3
Trihexylamin 466,7
6/6 1-Hexanol 53,3 298105
1-Nonanol 46,7
Tripentylamin 0,0
Trihexylamin 300,0
' +
716 1-Hexanol 60,0 208+05
n-Hexan 40,0
Tridodecylamin 366,7
Trihexylamin 4333
+
8/6 1-Hexanol 333 33901
Toluol 66,7
Diisooctylamin 366,7
Trihexylamin 4333
+
96 1-Hexanol 40,0 35304
n-Dodecan 60,0
Octylamin 0,0
Tridodecylamin 266,7
’ +
10/6 1-Hexanol 33,3 206+0,1
Toluol 66,7
Tridodecylamin 0,0
Methyldidecylamin 400,0
1116 1-Nonanol 100,0 274£09
Toluol 0,0
Tripentylamin 0,0
Triisooctylamin 0,0
+
12/6 n-Hexan 60,0 87£0,1
n-Heptan 40,0
Diisooctylamin 0,0
Trioctylamin 500,0
! +
13/6 1-Hexanol 46,7 34,5£0,1
Toluol 53,3
Diisooctylamin 233,3
Methyldidecylamin 33,3
14/6 1-Hexanol 53,3 2713+05
1-Nonanol 46,7
Octylamin 200,0
Diphenylamin 100,0
15/6 1-Hexanol 53,3 23802
1-Octanol 46,7
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Losungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tripropylamin 0,0
16/6 Dimethyldodecylamin 133,3 0
n-Hexan 26,7
Toluol 73,3
Diphenylamin 0,0
Trihexylamin 500,0
1716 1-Hexanol 26,7 349200
1-Hexanol 73,3
Diisooctylamin 33,3
Trihexylamin 4333
! +
18/6 1-Hexanol 46,7 255103
n-Hexan 53,3
Trioctylamin 2333
Diisooctylamin 2333
’ +
19/6 1-Hexanol 80,0 302400
Toluol 20,0
Octylamin 200,0
Tridodecylamin 133,3
20/6 1-Hexanol 86,7 234105
1-Nonanol 13,3
Octylamin 200,0
Tripentylamin 300,0 +
2116 1-Hexanol 80,0 31,7106
1-Nonanol 20,0
Diisooctylamin 0,0
Triisooctylamin 0,0
! +
2206 n-Pentan 33,3 42£00
Toluol 66,7
Tributylamin 0,0
Tributylamin 466,7
2306 1-Hexanol 53,3 213101
1-Octanol 46,7
Octylamin 300,0
Trioctylamin 433,3
’ +
2416 1-Hexanol 33,3 334105
n-Heptan 66,7
Diisooctylamin 266,7
Dibutylamin 166,7
+
2506 1-Hexanol 80,0 266+0,1
Diisobutylketon 20,0
Tripentylamin 0,0
26/6 Dimethyldodecylamin 200,0 237401
1-Hexanol 26,7
Toluol 73,3
Tripentylamin 0,0
Dimethyldodecylamin 0,0 +
2716 n-Pentan 80,0 159+1,1
n-Dodecan 20,0
Dimethyldodecylamin 166,7
Diphenylamin 33,3 +
28/6 1-Hexanol 100,0 16,4 £0.2
Toluol 0,0
Dihexylamin 233,3
Diisooctylamin 233,3
+
29/6 1-Hexanol 80,0 336200
1-Octanol 20,0
Dibutylamin 100,0
Trihexylamin 333,3
30/6 1-Hexanol 80,0 21507
1-Nonanol 20,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tripentylamin 0,0
17 Triisooctylamin 133,3 68+13
n-Hexan 60,0 ' ’
n-Heptan 40,0
Tripentylamin 266,7
Trihexylamin 333
+
21 n-Hexan 60,0 7806
Toluol 40,0
Tripentylamin 0,0
Tripentylamin 300,0 +
37 Kerosin 733 74£09
n-Hexan 26,7
Tripentylamin 200,0
Tripentylamin 300,0 +
Al 1-Hexanol 26,7 24810
Toluol 73,3
Octylamin 166,7
Trihexylamin 466,7
+
Sit 1-Hexanol 60,0 41808
n-Pentan 40,0
Diisooctylamin 366,7
Trihexylamin 233,3
6/7 2-Octanol 40,0 0
n-Dodecan 60,0
Diisooctylamin 0,0
Trihexylamin 500,0
’ +
77 1-Hexanol 33,3 332+04
Toluol 66,7
Octylamin 366,7
Trihexylamin 133,3
817 n-Hexan 26,7 0
1-Dodecanol 733
Tridodecylamin 0,0
Triisooctylamin 400,0
+
ot 1-Hexanol 33,3 289101
Toluol 66,7
Tripentylamin 0,0
Methyldidecylamin 166,7 +
107 n-Pentan 60,0 10,6 +3,1
n-Hexan 40,0
Dibutylamin 100,0
Trihexylamin 0,0
ol 1-Hexanol 53,3 8327
1-Nonanol 46,7
Diisooctylamin 0,0
Trihexylamin 366,7
+
127 1-Hexanol 26,7 296+£0,1
Toluol 73,3
Tripropylamin 0,0
Trihexylamin 166,7
J +
1317 1-Hexanol 80,0 224+18
1-Hexanol 20,0
Dihexylamin 233,3
Triisooctylamin 0,0
1417 1-Nonanol 800 17.9£19
1-Octanol 20,0
Diisooctylamin 100,0
Trioctylamin 233,3
1517 1-Hexanol 53,3 28608
1-Nonanol 46,7
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Lésungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Diisooctylamin 266,7
16/7 Dimethyldodecylamin 0,0 262+ 11
1-Hexanol 80,0 T
Toluol 20,0
Octylamin 100,0
Triisooctylamin 400,0
+
1717 1-Hexanol 53,3 325206
1-Octanol 46,7
Octylamin 200,0
Triisooctylamin 0,0
' +
1817 1-Octanol 80,0 193£08
1-Nonanol 20,0
Dihexylamin 0,0
Dimethyldodecylamin 200,0 +
1917 1-Hexanol 80,0 20902
1-Nonanol 20,0
Diisooctylamin 333
Trihexylamin 500,0
+
207 1-Hexanol 40,0 349209
Toluol 60,0
Trioctylamin 233,3
Diisooctylamin 4333
1 +
2107 1-Hexanol 80,0 353209
Diisobutylketon 20,0
Diisooctylamin 33,3
Triisooctylamin 0,0
2217 n-Pentan 46,7 0
Toluol 53,3
Tripropylamin 0,0
Dimethyldodecylamin 433,3
230 1-Octanol 53,3 0
n-Heptan 46,7
Octylamin 266,7
Trihexylamin 33,3
’ +
2417 n-Heptan 60,0 94£10
n-Heptan 40,0
Diisooctylamin 233,3
25/7 Triisooctylamin 0,0 211406
1-Hexanol 53,3 e
1-Nonanol 46,7
Tripentylamin 0,0
Triisooctylamin 3333
+
2617 Methylisobutylketon 60,0 103£09
n-Hexan 40,0
Diphenylamin 66,7
Triisooctylamin 0,0
! +
211 n-Pentan 33,3 6,0+04
2-Octanol 66,7
Diisooctylamin 100,0
Diisooctylamin 366,7
2817 1-Hexanol 26,7 0
n-Dodecan 733
Tripentylamin 0,0
Diisooctylamin 233,3
+
2917 1-Decanol 60,0 189£10
n-Hexan 40,0
Octylamin 166,7
Triisooctylamin 366,7
3077 1-Hexanol 20,0 28508
Diisobutylketon 80,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' L6sungsmittel,
Lésungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Tripentylamin 0,0
1/8 Trioctylamin 133,3 184+05
1-Hexanol 533 ’ ’
1-Nonanol 46,7
Tripentylamin 0,0
Triisooctylamin 233,3
+
28 2-Octanol 53,3 23420,
1-Nonanol 46,7
Diisooctylamin 100,0
Trioctylamin 233,3
38 1-Hexanol 53,3 281103
n-Pentan 46,7
Diisooctylamin 266,7
Trihexylamin 433,3
, +
48 1-Hexanol 53,3 40604
1-Octanol 46,7
Octylamin 266,7
5/8 Dimethyldodecylamin 133,3 16,0 + 0.4
n-Hexan 60,0
n-Pentan 40,0
Tripentylamin 433,3
Tripentylamin 433,3
6i8 1-Hexanol 200 41,3203
1-Hexanol 80,0
Tripentylamin 0,0
Triisooctylamin 166,7
! +
78 1-Hexanol 86,7 21503
n-Decan 13,3
Tridodecylamin 0,0
Trihexylamin 366,7
+
8/8 1-Hexanol 33,3 296204
Toluol 66,7
Tripentylamin 0,0
Trioctylamin 366,7
+
98 n-Hexan 60,0 74£08
n-Hexan 40,0
Diisooctylamin 266,7
Dimethyldodecylamin 133,3
10/8 n-Pentan 53,3 0
n-Hexan 46,7
Dihexylamin 100,0
Diisooctylamin 500,0
1118 1-Decanol 53,3 34,7104
n-Heptan 46,7
Tripentylamin 0,0
Dimethyldodecylamin 433,3
12/8 1-Octanol 73,3 0
n-Hexan 26,7
Tripentylamin 0,0
Trihexylamin 33,3
+
13/8 n-Heptan 60,0 1407
n-Heptan 40,0
Octylamin 366,7
Trihexylamin 133,3
1418 n-Pentan 60,0 91£05
n-Hexan 40,0
Dihexylamin 166,7
Methyldioctylamin 466,7
1518 1-Hexanol 60,0 349£03
n-Pentan 40,0
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Tabelle 12-12: Komplexe Reaktivextraktionssyteme des 2. Auswahlprifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-
system/Generation

Bestandteile

Amin, mol kg-' Losungsmittel,
Losungsmittel % wiw des
Gesamtlosungsmittels

Extraktionsausbeute, %

Diisooctylamin 100,0
16/8 Trioctylamin 133,3 219+0.1
n-Hexan 60,0 ' ’
n-Heptan 40,0
Diisooctylamin 100,0
Trioctylamin 466,7
1718 Methylisobutylketon 60,0 0
n-Hexan 40,0
Octylamin 166,7
Trihexylamin 400,0
’ +
18/8 1-Hexanol 60,0 30801
1-Nonanol 40,0
Octylamin 366,7
Methyldodecylamin 433,3
+
19/8 2-Octanol 20,0 344209
Toluol 80,0
Diisooctylamin 33,3
Trihexylamin 466,7
J +
20/8 1-Hexanol 80,0 35643,2
Toluol 20,0
Diisooctylamin 0,0
Triisooctylamin 0,0
+
2118 n-Decan 33,3 2,7£03
n-Heptan 66,7
Diisooctylamin 266,7
Trihexylamin 433,3
22/8 n-Hexan 6,7 0
n-Hexan 93,3
Diphenylamin 0,0
Triisooctylamin 400,0
! +
2318 1-Hexanol 26,7 6,7£02
Toluol 73,3
Octylamin 166,7
Diphenylamin 233,3 +
2418 1-Decanol 20,0 1317
Diisobutylketon 80,0
Trihexylamin 0,0
Triisooctylamin 0,0
2518 1-Hexanol 800 26201
n-Dodecan 20,0
Octylamin 366,7
Trihexylamin 166,7
J +
26/8 1-Hexanol 80,0 31,5403
1-Octanol 20,0
Dihexylamin 33,3
Tripentylamin 300,0 +
2718 Kerosin 53,3 03+06
n-Heptan 46,7
Octylamin 0,0
Triisooctylamin 133,3
28/8 n-Hexan 60,0 0
n-Heptan 40,0
Tripentylamin 0,0
Triisooctylamin 0,0
29/8 n-Hexan 26,7 0
1-Dodecanol 73,3
Diphenylamin 0,0
Trihexylamin 500,0
30/8 1-Hexanol 333 294£03
1-Hexanol 66,7
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12.2.4 Biokompatible Reaktivextraktionssysteme des 3. Auswahlpriifverfahrens

Tabelle 12-13: Biokompatible Reaktivextraktionssysteme des 3. Auswahlpriifverfahrens

Amin, mol kg
Reaktivextraktions- ; Losungsmittel, 0 Wachstumsrate, % des 0
system/Generation Bestandteile Lésungsmittel % wiw des E, % normalen Wachstums E korr, %
Gesamtlosungsmittels

Tripropylamin 2143

11 Tridodecylamin 142,9 12+14 65 07
n-Pentan 733 T ' '
n-Heptan 26,7
Triisooctylamin 1429
Tripropylamin 1429

21 n-Pentan 733 58+13 1,3 0,1
n-Decan 26,7
Tripropylamin 714
Tripropylamin 357,1 +

N n-Heptan 333 7101 7.9 0,6
n-Dodecan 66,7
Tributylamin 714
Tributylamin 2857

J +

41 Toluol 400 16,6 £ 0,2 6,9 1,1
n-Hexan 60,0
Tributylamin 0,0
Tridodecylamin 3571

511 n-Dodecan 400 10,7+£1,0 24 0,3
n-Pentan 60,0
Tributylamin 2143

61 Triisooctylamin 428,6 09+13 0,0 0,0
n-Decan 40,0
n-Octan 60,0
Tributylamin 428,6
Tripropylamin 1429 +

mn n-Heptan 667 9504 8,3 0,8
n-Decan 33,3
Triisooctylamin 428,6
Tripropylamin 714

81 n-Octan 200 8111 3,5 0,3
n-Hexan 80,0
Tridodecylamin 714
Tripropylamin 285,7 +

I n-Octan 66.7 1,56+3,8 81,1 1,2
n-Hexan 33,3
Triisooctylamin 142,9
Tributylamin 428,6

! +

10/1 n-Pentan 66.7 125+0,5 0,3 0,0
n-Dodecan 33,3
Tributylamin 2143
Tripropylamin 2857

111 n-Octan 267 5509 8,5 0,5
n-Pentan 733
Triisooctylamin 3571
Tripropylamin 0,0

12/1 n-Hexan 267 0,0 0,3 0,0
n-Dodecan 733
Tripropylamin 357,1
Tripropylamin 357,1 +

131 n-Octan 267 3808 8,4 0,3
n-Decan 73,3
Tripropylamin 357,1
Tripropylamin 0,0

1411 Kerosin 933 2614 8,1 0,2

n-Heptan 6,7
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Tabelle 12-13: Biokompatible Reaktivextraktionssysteme des 3. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)
Amin, mol kg-!
Reaktivextraktions- . Losungsmittel, 0 Wachstumsrate, % des o
system/Generation Bestandteile Losungsmittel % wiw des E, % normalen Wachstums E korr, %
Gesamtlosungsmittels

Tripropylamin 500,0

12 Tributylamin 714 590+06 835 4.9
n-Octan 26,7 ' ' ' '
n-Decan 73,3
Triisooctylamin 142,9
Tributylamin 0,0

2/2 n-Pentan 400 3828 98,0 3,8
n-Decan 60,0
Tributylamin 357,1
Tributylamin 0,0

312 n-Octan 933 6,6+15 79,9 53
n-Octan 6,7
Tributylamin 714
Tributylamin 3571

4/2 n-Octan 333 6,9+20 10,7 0,7
n-Decan 66,7
Tripropylamin 0,0
Tridodecylamin 714

5/2 (A) Kerosin 933 74+41 81,5 6,1

n-Heptan 6,7
Triisooctylamin 1429
Tributylamin 142,9

6/2 n-Pentan 2.7 12,7£17 12,6 1,6
n-Dodecan 73,3
Tributylamin 2143

712 (B) Tridodecylamin 142,9 141+13 938 13.2
n-Hexan 13,3
n-Heptan 86,7
Triisooctylamin 142,9
Triisooctylamin 285,7
+

812 n-Octan 200 99+04 6,5 0,6
n-Hexan 80,0
Tripropylamin 0,0
Tridodecylamin 3571

9/2 n-Dodscan 733 8805 100,0 8,8
n-Pentan 26,7
Tributylamin 714

1012 Trivtylamin 371 7,040,0 64,4 45
Kerosin 40,0
n-Decan 60,0
Tributylamin 714
Tributylamin 142,9

+

11/2 n-Heptan 53.3 6409 432 2,8
n-Dodecan 46,7
Tributylamin 3571
Tributylamin 285,7

12/2 n-Dodecan 400 16,4+24 69,4 11,4
n-Pentan 60,0
Triisooctylamin 3571

1312 Trbutylamin 00 33%07 6.6 02
n-Hexan 73,3
n-Decan 26,7
Triisooctylamin 142,9
Tributylamin 142,9

14/2 n-Pentan 733 6,6 + 3,1 51 0,3
n-Dodecan 26,7
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Tabelle 12-13: Biokompatible Reaktivextraktionssysteme des 3. Auswahlprifverfahrens (Fortsetzung)
Amin, mol kg-!
Reaktivextraktions- . Losungsmittel, 0 Wachstumsrate, % des o
system/Generation Bestandteile Losungsmittel % wiw des E,% normalen Wachstums E korr, %
Gesamtlosungsmittels
Tributylamin 714
13 Tributylamin 3571 42+22 817 34
n-Octan 46,7 ' ' ' '
n-Decan 53,3
Tributylamin 3571
23 Tripropylamin 00 1,7 £1,1 383 45
n-Hexan 73,3
n-Hexan 26,7
Tridodecylamin 0,0
Tridodecylamin 3571
33 n-Dodecan 200 13,4+ 3,4 52,8 71
Toluol 80,0
Tributylamin 2143
43 Tridodecylamin 142,9 6.8+04 100,0 6.8
n-Hexan 40,0
Toluol 60,0
Tributylamin 3571
Triisooctylamin 285,7
+
5/3 oo 155 97405 7,0 07
n-Hexan 86,7
Triisooctylamin 2143
Tributylamin 3571
6/3 n-Heptan 267 6,7+£13 5,6 04
n-Decan 73,3
Triisooctylamin 714
Tridodecylamin 428,6
713 n-Dodecan 467 64+24 19,4 1,2
n-Pentan 53,3
Tripropylamin 500,0
8/3 prblamin 374 10,6 +0,2 84,3 9,0
erosin 26,7
n-Decan 73,3
Triisooctylamin 3571
Tributylamin 285,7
9/3 n-Dodecan 400 8,0+1,6 4,2 0,3
n-Decan 60,0
Tributylamin 2143
103 (C) Trdodecylamin 1429 160+75 96,0 154
n-Hexan 13,3
n-Pentan 86,7
Tributylamin 714
113 Triisooctylamin 142,9 52+0,7 9,7 05
n-Heptan 53,3
n-Dodecan 46,7
Triisooctylamin 142,9
Triisooctylamin 285,7
12/3 n-Octan 200 7517 3,8 0,3
n-Pentan 80,0
Tributylamin 142,9
Tributylamin 0,0
1313 Toluol 66.7 47122 47,0 2,2
n-Dodecan 33,3
Tributylamin 500,0
1413 Trbutylamin 142.9 10,6 £0,7 78,3 8,3
n-Hexan 66,7
n-Heptan 33,3
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Tabelle 12-13: Biokompatible Reaktivextraktionssysteme des 3. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Amin, mol kg-!
Reaktivextraktions- . Lésungsmittel, o Wachstumsrate, % des 0
system/Generation Bestandteile Lésungsmittel % wiw des E,% normalen Wachstums E korr, %
Gesamtldsungsmittels
Tributylamin 3571
1/4 Tripropylamin ra 78+10 55,7 44
n-Dodecan 53,3
n-Dodecan 46,7
Tributylamin 0,0
2/4 Tripropylamin 3571 135+13 95 13
n-Hexan 40,0
Toluol 60,0
Tributylamin 2143
3/4 Tridodecylamin 285,7 88+ 12 933 8,2
n-Hexan 40,0
Toluol 60,0
Tributylamin 714
44 prdodecylamin 4 52402 86,5 45
erosin 66,7
n-Dodecan 33,3
Tripropylamin 500,0
Tributylamin 0,0
+
5/4 -Heptan 533 74+14 67,2 5,0
n-Dodecan 46,7
Triisooctylamin 142,9
Triisooctylamin 428,6
6/4 Toluol 80,0 16,6 £1,7 1,9 0,3
n-Hexan 20,0
Tripropylamin 142,9
Tridodecylamin 4286
714 n-Dodecan 733 57+14 82,3 4,7
n-Pentan 26,7
Tributylamin 714
Triisooctylamin 142,9
8/4 Toluol 1000 95+1,1 9,4 0,9
n-Hexan 0,0
Tripropylamin 2143
Tridodecylamin 142,9
9/4 n-Dodecan 200 76+0,8 80,9 6,2
n-Decan 80,0
Tridodecylamin 500,0
10/4 prbylamin 2143 7603 87,6 6,6
erosin 26,7
n-Decan 73,3
Tripropylamin 0,0
Triisooctylamin 142,9
+
11/4 -Heptan 80,0 35+1,0 10,2 0,4
n-Heptan 20,0
Tripropylamin 714
12/4 Trbutylamin il 6,8 +2,1 66,8 46
Kerosin 26,7
n-Decan 73,3
Tributylamin 714
Triisooctylamin 285,7
13/4 n-Octan 200 41129 10,1 0,4
n-Decan 80,0
Tributylamin 0,0
Tridodecylamin 714
14/4 (D) -Hoxan 487 8,8+3,0 96,5 8,4

Toluol 53,3
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Tabelle 12-13: Biokompatible Reaktivextraktionssysteme des 3. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Amin, mol kg-!

. — o . o
Reaktlvextrakthns Bestandteile ) Losur'\gsnglttel, E, % Wachstumsrate, % des E korr, %
system/Generation Lésungsmittel % wiw des normalen Wachstums

Gesamtldsungsmittels

Tributylamin 2143

1/5 Tridodecylamin 714 48+20 72.6 35
n-Hexan 40,0 ' ’ ' ’
Toluol 60,0
Tributylamin 142,9

2/5 Tridodecylamin 428,6 114418 88,6 10,1
Toluol 80,0
Kerosin 20,0
Tributylamin 3571
Tributylamin 714

35 n-Dodecan 933 55+0,8 64,5 3,6
n-Dodecan 6,7
Tripropylamin 2143
Tributylamin 428,6

4/5 Toluol 2.7 104 +11 51,3 53
n-Decan 73,3
Tripropylamin 2143
Tridodecylamin 2143

5/5 Toluol 80,0 82116 74,7 6,1
n-Dodecan 20,0
Tributylamin 714
Tridodecylamin 142,9

6/5 Toluol 1000 53+1,0 92,0 49
n-Dodecan 0,0
Tributylamin 714

7/5 Tr|dod.ecylam|n 714 42401 99,4 42
Kerosin 80,0
n-Hexan 20,0
Tributylamin 0,0

8/5 Tripropylamin 2857 86+06 38,7 33
n-Hexan 46,7
Toluol 53,3
Triisooctylamin 142,9

9/5 Triisooctylamin 714 6,0+20 0,0 0,0
n-Hexan 46,7
n-Pentan 53,3
Tripropylamin 714

10/5 Triisooctylamin 142,9 149+54 18 03
n-Pentan 60,0
n-Hexan 40,0
Triisooctylamin 142,9

11/5 proutmin i 93+14 0,0 0,0

erosin 80,0

n-Hexan 20,0
Tributylamin 714
Triisooctylamin 142,9

12/5 n-Dodecan 200 10,4+ 51 0,0 0,0
n-Pentan 80,0
Tributylamin 714
Triisooctylamin 714

13/5 Kerosin 66.7 41109 1,1 0,0
n-Hexan 33,3
Tridodecylamin 500,0
Tributylamin 2143

14/5 Toal 00 63+ 12 774 4.8
n-Decan 100,0
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Tabelle 12-13: Biokompatible Reaktivextraktionssysteme des 3. Auswahlpriifverfahrens (Fortsetzung)

Reaktivextraktions-

Amin, mol kg-!
Losungsmittel,

Wachstumsrate, % des

. Bestandteil N . E,? E korr, 9
system/Generation estandeile Losungsmittel % wiw des 2 normalen Wachstums orr, %
Gesamtldsungsmittels
Triisooctylamin 142,9
1/6 Triisooctylamin 0,0 40+09 11 0,0
n-Hexan 13,3
n-Hexan 86,7
Tripropylamin 0,0
Triisooctylamin 142,9
+
2/6 n-Pentan 60,0 104 +£5,1 10,1 1,0
n-Pentan 40,0
Tributylamin 2143
Triisooctylamin 142,9
+
3/6 n-Dodecan 200 106 £6,4 7,0 0,7
Kerosin 80,0
Tributylamin 0,0
4/6 prdodecylamin na 39420 799 3.1
Toluol 86,7
Tributylamin 714
5/6 proutmin o 12,7 £44 79,2 10,1
n-Pentan 100,0
Tripropylamin 714
6/6 Tributylamin 714 77+16 23.0 18
n-Hexan 60,0
n-Hexan 40,0
Tributylamin 0,0
Tridodecylamin 714
716 n-Heptan 400 29+12 90,4 2,6
Kerosin 60,0
Tributylamin 714
Triisooctylamin 142,9
+
8/6 Kerosin 467 7011 1,5 0,1
n-Pentan 53,3
Tripropylamin 714
Tridodecylamin 3571
+
9/6 e 500 5505 79,7 4.4
n-Hexan 40,0
Tributylamin 714
1006 Triisooctylamin 714 22.0 + 6,4 12 03
n-Hexan 40,0
n-Pentan 60,0
Tributylamin 714
Tributylamin 285,7
+
11/6 Kerosin 100,0 6,5+£0,7 59,5 3,9
n-Hexan 0,0
Triisooctylamin 142,9
Triisooctylamin 142,9
+
12/6 n-Dodecan 867 421372 1,0 0,0
n-Hexan 13,3
Tributylamin 142,9
13/6 Tisooctfamin vy 93422 2,9 0,3
n-Dodecan 6,7
Tributylamin 714
14/6 Trbutamin o 10,5+ 1,6 79,2 8,3
n-Heptan 40,0
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12.2.5Umrechnungstabelle der Konzentrationen der Reaktivextraktionssysteme

Tabelle 12-14: Umrechnungstabelle der Konzentrationen der besten Reaktivextraktions- und Literatursysteme

Reaktivextraktions-
system, mol kg! Bestandteile mL L1 gL mol L mmol L+
Loésungsmittel

Diisooctylamin 101,7 81,3 0,34 336,8

29/6 1,0 Dihexylamin 79,0 62,4 0,34 336,9
1-Octanol 162,3 134,7 1,03 1034,1

1-Hexanol 657,1 538,8 5,27 52729

Diisooctylamin 140,0 112,0 0,46 463,8

200615 Dihexylamin 108,8 86,0 0,46 463,9
1-Octanol 1489 123,6 0,95 949,3

1-Hexanol 603,2 4946 4,84 4840,6

7110 Trihexylamin 217,2 173,1 0,64 642,3
’ 1-Octanol 783,5 650,3 4,99 4993,8
T115 Trihexylamin 293,8 2341 0,87 868,7
’ 1-Octanol 706,5 586,4 4,50 4502,9
TPA1.0 Tripropylamin 135,4 102,9 0,72 718,0
1-Octanol 865,2 718,1 5,51 5514,2

TBA 1.0 Tributylamin 164,7 128,5 0,69 693,0
1-Octanol 835,1 693,1 5,32 5322,2

TPeA 1.0 Tripentylamin 194,5 152,1 0,67 668,7
1-Octanol 805,8 668,8 5,14 5135,5

TOA 1.0 Trioctylamin 265,9 2154 0,61 609,0
1-Octanol 7339 609,1 4,68 4677,1

12.2.6 Verdampfung Trimethylamin aus der organischen Phase

Tabelle 12-15: Verdampfung Trimethylamin aus der organischen Phase

Temperatur, °C Zeit, h Verlust, %
25 4,0 2,1
50 3,0 5,0
75 2,0 6,0

100 1,5 8,1
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12.3 Zentrifugalextraktor

12.3.1 Dichteberechnung der eingesetzten Phasen

Tabelle 12-16: Dichten der eingesetzten Phasen im Zentrifugalextraktor

Phase Verwendung Dichte, g cm-

Reaktivextraktionssystem T1 1,0 mol kg Losungsmittel Akzeptorphase 0,823
Extraktion

Reaktivextraktionssystem T1 1,5 mol kg-' Lésungsmittel Akzeptorphase 0,82
Extraktion

Reaktivextraktionssystem 29/6 1,0 mol kg Losungsmittel Akzeptorphase 0,817
Extraktion

Reaktivextraktionssystem 29/6 1,5 mol kg-! Lésungsmittel Akzeptorphase 0,815
Extraktion

Bernsteinséure 0,423 mol L' in Wasser Donorphase 1,021
Extraktion

Bernsteinséure 0,847 mol L in Wasser Donorphase 1,050
Extraktion

Bernsteinséure 0,423 mol L1 in Uberstand Donorphase 1,035
Extraktion

Bemsteinsaure 0,847 mol L in Uberstand Donorphase 1,062
Extraktion

Reaktivextraktionssystem T1 1,0 mol kg Losungsmittel Donorphase 0.855

beladen mit 0,423 mol L-' Bernsteinsaure Rickextraktion ’

Reaktivextraktionssystem T1 1,5 mol kg-' Lésungsmittel Donorphase 0.853

beladen mit 0,423 mol L-' Bernsteinsaure Rickextraktion ’

Reaktivextraktionssystem 29/6 1,0 mol kg-1 Losungsmittel Donorphase 0.857

beladen mit 0,423 mol L-' Bernsteinsaure Ruckextraktion ’

Reaktivextraktionssystem 29/6 1,5 mol kg-! Lsungsmittel Donorphase 0.854

beladen mit 0,423 mol L-' Bernsteinsaure Rickextraktion ’

Trimethylamin in Wasser 0,5 - 25 % wiw Akzeptorphase 0,980-0,932

Ruickextraktion
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12.3.2Umrechnung der Rotationsgeschwindigkeit

Tabelle 12-17: Umrechnung der Rotationsgeschwindigkeit des Zentrifugalextraktors CS50

Hz min-! g

10 600 9

20 1200 38

30 1800 85
40 2400 150
50 3000 235
60 3600 339
70 4200 461
80 4800 603
90 5400 763
100 6000 942

12.3.3 Produktdaten Zentrifugalextraktoren

Tabelle 12-18: Produktdaten verschiedener Zentrifugalextraktormodelle

Zentrifugalextraktor Modell CS 50 CS 125 CS 250 CS 400 CS 500
Rotordurchmesser, mm 50 125 250 400 500
Maximaler Durchfluss, L min-t 2 22 113 340 757
Lénge x Breite x Hohe, cm 23x23x64 | 31x31x94  70x70x153  92x92x227 122x122x271
Masse in Edelstahl, kg 12 68 340 1361 2041
Temperaturbereich, °C -30-100 -30-100  -30-100 -30-100 -30-100
Leistung, kW 0,25 1,5 55 22 45
Phasen 113 113 3 3 3
Maximale Drehzahl, min-’ 6000 3500 3500 2800 2500
Maximale Beschleunigung, g 1000 1000 2000 2000 2000




