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Zusammenfassung

Diese Arbeit beschéftigt sich mit der Thematik der biologischen Verfahrenstechnik und betrachtet
den Downstreamprozess von Exopolysaccharid (EPS)-produzierenden Bakterien. Die von den
Bakterien synthetisierten EPS haben grof3en Einfluss auf die Separationseigenschaften der Zellen
und konnen somit die Ausbeute bei der industriellen Zellernte stark beeintrdachtigen. Dabei ist
zwischen kapsuldren EPS, welche die Zellen komplett umschlief3en und frei ins Medium segre-
gierten EPS zu unterscheiden. Zellen, die von kapsuldren EPS umschlossen sind, weisen eine
geringere Dichtedifferenz zum Fermentationsmedium auf und sedimentieren dadurch langsamer.
Freie EPS erhohen die Viskositédt des Fermentationsmediums und sorgen dadurch ebenfalls fiir
eine Reduktion der Sedimentationsgeschwindigkeit. Durch eine Scherbeanspruchung vor der
Zellernte kénnen kapsulédre EPS abgelost und somit die Separation der Zellen erleichtert werden.
Zusétzlich zeigen EPS ein scherverdiinnendes Verhalten, weshalb auch die daraus resultierende
Reduktion der Medienviskositét zu einer besseren Zellernte fiihrt.

Im ersten Teil der Arbeit liegt der Fokus auf der Bewertung der gezielten Scherbeanspruchung der
Zellen hinsichtlich der Sedimentationseigenschaften, sowie dem Scale-Up der Laborergebnisse in
den Pilot-Ma@3stab. Im zweiten Teil der Arbeit erfolgt die Aufarbeitung der im Medium verbleiben-
den EPS mit dem Ziel eines pulverférmigen Endproduktes. Die bei der Zellernte unerwiinschten
Eigenschaften der EPS sind bei gezieltem Einsatz als Zusatzstoff in der Lebensmittelindustrie eine
Alternative zu kommerziellen Hydrokolloiden wie Xanthan.

Um den Einfluss der Scherung auf das Sedimentationsverhalten EPS-produzierender Bakterien auf-
zuzeigen, standen drei Streptococcus thermophilus Stimme zur Verfiigung. Diese unterscheiden sich
in der Lange ihrer gebildeten Zellketten, sowie der Art ihrer synthetisierten EPS. Gegenstand der
Untersuchung waren zusétzlich die Sporen zweier Bacillus subtilis und eines Bacillus licheniformis
Stammes. Die Scherbeanspruchung der Zellen erfolgte mittels Zahnkranzdispergierer und Hoch-
druckhomogenisator bei variierendem Energieeintrag. Zur Analyse der Separationseigenschaften
standen mit dem LUMiSizer und der Scheibenzentrifuge zwei analytische Laborzentrifugen zur
Verfligung, ergdnzt durch Mikroskopieaufnahmen der Zellen mit und ohne Tuschefdrbung. Ein
Pathfinder FSC1 Tellerseparator diente zum Scale-Up der Labordaten in den Pilot-Maf3stab.



Eine erfolgreiche Ablosung der kapsuldren EPS, sowie die daraus resultierende hohere Sedimen-
tationsgeschwindigkeit der Zellen konnte in dieser Arbeit gezeigt werden. Zudem fiihrte die
Scherung zu einer Reduktion der Medienviskositit, was wiederum die Sedimentationsgeschwin-
digkeit der Zellen erhohte. Auf der Gegenseite verursachte die Scherung auch eine Zerstérung von
Zellketten, weshalb sich durch die reduzierte Partikelgrofde geringere Sedimentationsgeschwindig-
keiten der Zellen ergeben. Zudem war eine deutliche Kompaktierung des Zellsedimentes nach der
Scherbeanspruchung nachweisbar. Durch Vergleich der bei der Scherung eingetragenen Energie,
resultierte der Zusammenhang, dass eine Scherbelastung mit hoher Intensitit und kurzer Dauer
die Abscherung kapsulédrer EPS begiinstigt, wihrend eine Scherung mit geringer Intensitit und
langer Scherdauer vorwiegend zur Zellkettenzerstorung fiihrt. Mittels eines kapsuldren und eines
freien EPS produzierenden Stammes gelang die Validierung der im Labor erzielten Ergebnisse im
Pilot-Maf3stab.

Zur Isolierung von EPS standen Fermentationsiiberstinde aus der Starterkulturenproduktion
eines kapsuldre EPS und eines freie EPS produzierenden Stammes zur Verfiigung. Die Abtrennung
der restlichen Zellen und Zellbruchstiicke erfolgte mittels Mikrofiltration bzw. Ultrazentrifugation
und die Konzentrierung der EPS mittels Ultrafiltration. Ein Filtrationsapparat, welcher nach dem
Prinzip der dynamischen Cross-Flow-Filtration arbeitet, wurde fiir die Mikro- und Ultrafiltration
eingesetzt. Die Zellabtrennung mittels Ultrazentrifuge fand in einer Z11 Rohrenzentrifuge statt.
Die Trocknung der konzentrierten EPS erfolgte iiber Gefriertrocknung. Im Rahmen dieser Arbeit
gelang die Herstellung eines EPS-Priaparates aus dem Fermentationsmedium als Abfallstrom der
bakteriellen Starterkulturenproduktion. Durch Untersuchungen verschiedener Verfahrensopera-
tionen war die Beeinflussung von EPS-Reinheit und Ausbeute bestimmbar. Diese Arbeit zeigt in
einem Proof-Of-Principle eine Verfahrenskombination zur Herstellung eines EPS-Priparates ohne
den Einsatz von Losungsmitteln, mit weiteren Moglichkeit zur Optimierung und Skalierung.



Abstract

This work deals with issues in the field of biological engineering and highlights the downstream
process of exopolysaccharide (EPS)-producing bacteria. The EPS synthesized by bacteria have a
considerable impact on the separation properties of the cells and thus, can affect industrial cell
harvesting. A distinction must be made between capsular EPS, which completely encloses the
cells, and free EPS, that is segregated into the medium. Cells enclosed by capsular EPS show
a lower density difference to the fermentation medium and therefore, slower sedimentation
velocities. Free EPS, on the other hand, increases the viscosity of the fermentation broth and thus,
also reduces sedimentation velocity. Shearing prior to cell harvesting can results in a removal of
capsular EPS, thus accelerating cell separation. In addition, EPS exhibit shear-thinning behaviour.
Thus, the resulting reduction in media viscosity also leads to better cell harvesting.

The first part of this work focuses on the influence of shear stress on sedimentation proper-
ties of the cells, as well as the scale-up of the laboratory results to the pilot scale. In the second
part of the work, the processing of the EPS remaining in the medium is carried out aiming a
powdered EPS-product. The unfavourable properties of EPS during cell harvesting are a promising
alternative for commercially available hydrocolloids such as Xanthan gum for use in food products.
To demonstrate the influence of shear stress on the sedimentation behavior of EPS-producing
bacteria, three Streptococcus thermophilus strains were considered. These differed in the length
of their formed cell chains, as well as the type of their synthesized EPS. Additionally, the spores
of two Bacillus subtilis and one Bacillus licheniformis strain were the subject of the study. The
shear stress of the cells was executed by means of a toothed ring disperser and a high-pressure
homogenizer at varying energy input. Two analytical laboratory centrifuges, the LUMiSizer and a
disc centrifuge, were available for analysis of separation properties, supplemented by microscopy
images of the cells with and without ink dyeing. A Pathfinder FSC1 disc separator was used for
scale-up.

Successful shearing of the capsular EPS, as well as the resulting higher sedimentation rate of the
cells, was demonstrated in this work. In addition, shearing of bacteria cells results in a reduction
of media viscosity, which leads to an increased sedimentation rate. On contrary, the shear stress
also leads to a destruction of cell chains. Thus, the decreased particle size results in a lower



sedimentation settling velocity. In addition, a significant compaction of the cell sediment after
shear stress was demonstrated. Comparing the energy applied by shearing led to the conclusion,
that a combination of high shear intensity and short duration times favours the removal of capsular
EPS, while low intensity and long duration predominantly resulted in cell chain destruction. Using
a capsular and a free EPS producing strain, the experimental results were successfully transferred
to pilot scale.

For the isolation of EPS, fermentation supernatants from the starter culture production of a
capsular EPS and a free EPS producing strain were available. Separation of the remaining cells
and cell fragments was performed by microfiltration and ultracentrifugation, respectively, and
EPS was concentrated by ultrafiltration. A filtration device, which operates with the principle of
dynamic cross-flow filtration, was used for microfiltration and ultrafiltration. Cell separation by
ultracentrifuge took place in a Z11 tubular centrifuge. A freeze-drying was performed for a dry
and powder-like EPS-product.

This work shows a successful proof-of-principle for the isolation of EPS from a fermentation broth,
originated from bacterial starter culture production. By replacing the original microfiltration with
ultracentrifugation, the yield of EPS, as well as its purity, was increased. Consequently, this work
demonstrates an approach for isolation and purification of EPS without the use of solvents by

means of process engineering basic tools, with the possibility of optimization and scaling up.
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1. Einleitung

Die Branche der Biotechnologie gewinnt in den letzten Jahren zunehmend an Bedeutung, wie
Schiiler am Beispiel des US-Marktes verdeutlicht [1]. Der Umsatz stieg von etwa 250 Mrd. US$ in
2010 auf {iber 800 Mrd. US$ im Jahre 2015 um {iber 200 % an. Produkte aus biotechnologischer
Herstellung sind in vielen Anwendungsbereichen zu finden. In der Lebensmittelindustrie werden
Zellen in Form von Milchsédurebakterien zur Ansduerung in Milchprodukten oder als Hefen fiir die
Alkoholproduktion in Bier oder Wein eingesetzt. Im Pharmabereich sind vor allem die Stoffwech-
selprodukte bestimmter Bakterienarten zur Gewinnung von Antibiotika oder Impfstoffen von
hoher Relevanz. Dieser Auszug verdeutlicht die Vielfaltigkeit ihres Einsatzes und begriindet den
hohen Bedarf an Forschungsaktivitdten hinsichtlich biotechnologischer Aufarbeitungsmethoden.
Dabei ist die Herstellung biologischer Produkte komplex und aufwendig. Von der Kultivierung der
Mikroorganismen iiber die weitere Aufarbeitung bis zur finalen Formulierung sind fiir die Entwick-
lung eines kosteneffizienten und wirtschaftlichen Prozesses eine Grof3zahl an Herausforderungen
vorhanden. Wahrend der Upstream von verschiedensten mikrobiologischen Kulturen vielfaltig in
der Forschung, hinsichtlich Medienoptimierung und Zellmodifikation Beachtung findet, sowie fiir
diverse Bakterien und Stoffwechselprodukte hinsichtlich der Fermentationsbedingungen beschrie-
ben ist [2-5], ist der Downstream bisher nur vereinzelt ein Thema mit Hinblick auf Zellernte,
Produktverlust-Minimierung und Produkt-Aufreinigung [6, 7]

In der Regel erfolgt die Fermentation unter optimalen Nahrstoff- und Versorgungsbedingungen
in geriihrten und temperierten Fermentern. Die Zellsuspension durchlduft im Anschluss einen
Separationsschritt, wie beispielsweise eine Zentrifugation oder Filtration, zur Abtrennung der
Zellen aus dem Medium. Die weiteren Aufarbeitungsschritte definieren sich maf3geblich am
Zielprodukt Zellen oder Medium [7].

Bereits die Zentrifugation des Zellmaterials kann sich als problematisch erweisen. Die Sedimenta-
tionsgeschwindigkeit der Zellen ist dabei von entscheidender Bedeutung. Optimierungspotential
bietet beispielsweise die Erh6hung der separationsrelevanten Partikelgrée durch Zusatz von
Flockungsmitteln [8]. Allerdings kann, je nach Zielprodukt und Anwendungsfeld, die Scherung
einen negativen Einfluss auf die Zellvitalitdt haben und ein Einsatz von Flockungsmitteln aufgrund
von Spezifikationen des Endproduktes nicht moglich sein. Ist das Zielprodukt im Zellinneren oder
im Medium vorhanden, so riickt die Isolierung und Aufarbeitung nach der Zellseparation in den
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Fokus. Hierbei kommt es zur gezielten Zerstdrung der Zellen, um die gewiinschten Inhaltsstoffe
ins umgebende Medium freizusetzen. Die Konzentrierung und Aufreinigung des Zielproduktes ist
dabei der aufwendigste und teuerste Produktionsschritt. In der Regel kommen hierfiir Mikro- und
Ultrafiltrationen zum Einsatz, die aber héufig in ihrer Standzeit durch Oberflachenfouling der
Membranen begrenzt sind [9]. Weiterhin ist die Konzentration des gewiinschten Zielproduktes
meist gering, sodass die wirtschaftliche Produktion, gerade im Bereich von Produkten mit einer
geringen Gewinnmarge, Probleme mit sich bringt. Losungsansitze entstanden in den letzten
Jahren zunehmend in Form von Kombinationsprozessen. Hierbei sind sowohl die Zellen, als
auch im Medium gel6ste Substanzen die Wertprodukte, sodass sich der Abfallstrom im Sinne der
optimalen Ressourcennutzung und Nachhaltigkeit verringern lasst.

Diese Arbeit befasst sich sowohl mit der Aufarbeitung einer Zellsuspension hinsichtlich der Nut-
zung der Zellen als Wertprodukt, als auch der Isolierung von erwiinschten Stoffwechselprodukten
aus deren Fermentationsmedium. Dabei liegt im ersten Teil der Fokus auf der Optimierung der
Zellabtrennung verschiedener Zellsuspensionen von Mikroorganismen unterschiedlicher Art und
Gattung, die alle Expopolysaccharide als Stoffwechselprodukte produzieren. Die Biomasse findet
dabei in der Lebensmittelindustrie als Starterkultur oder als Futtermittel Anwendung. Der zweite
Teil der Arbeit befasst sich mit einem Konzept zur Aufarbeitung und Isolierung von Exopolysac-
chariden aus dem Fermentationsmedium mit Verfahren der mechanischen Verfahrenstechnik.
Die von den Zellen produzierten Exopolysaccharide beeinflussen Viskositdt und Stabilitat von
Emulsionen und gewinnen somit als Zusatzstoff in Lebensmitteln zunehmend an Bedeutung.
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1.1. Stand der Technik

Industrielle Aufarbeitung biologischer Produkte

Die industrielle Produktion biologischer Produkte erfolgt in der Regel nach einem grundlegenden
Prozessschema, wie in Abbildung 1.1 dargestellt [7]. Dieses unterteilt sich in den Upstream-
und den Downstream-Prozess. Der Upstream beinhaltet die Vorbehandlung der Nahrlosung und
Impfkultur, sowie den eigentlichen Fermentationsschritt zur Biomasseerzeugung. Der Downstream
beschiéftigt sich mit der anschlie3enden Abtrennung und Aufarbeitung der Wertprodukte [10].
Fiir eine wirtschaftliche Produktion ist eine mdglichst hohe Ausbeute iiber die gesamten Prozess-
schritte zu erzielen. Dafiir ist eine optimale Anpassung des grundlegenden Verfahrensprozesses
auf die zu kultivierende Spezies essenziell. Dies beinhaltet sowohl optimale Nahrstoffversorgung
und Wachstumsbedingungen hinsichtlich Temperatur, Sauerstoffgehalt und pH-Wert im Upstream,
als auch effiziente Downstream-Verfahren mit minimalem Produktverlust [7].

Mahridsung Impfloultur

Stenil-
filtration

Abbildung 1.1.: Allgemeines Verfahrensschema eines Bioprozesses nach [7]

Die Prozessschritte des Downstreams unterscheiden sich je nach Zielprodukt. Steht die Gewinnung
der Biomasse im Fokus der Produktion, ist eine méglichst hohe Trenneffizienz Ziel der Aufarbei-
tung. Im Vergleich dazu ist die Isolierung eines Stoffwechselproduktes aus der Fermentationsbriihe
deutlich komplexer. In Abbildung 1.2 ist fiir beide Zielprodukte beispielhaft ein Verfahrensweg
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dargestellt.

Der erste Schritt des Downstream-Prozesses ist die Separation der Mikroorganismen, die ent-
weder iiber Filtration oder Zentrifugation erfolgt. Bei der Zentrifugation sind die Partikelgro3e
der Mikroorganismen und die Dichtedifferenz zwischen Mikroorganismen und dem Fermentati-
onsmedium die entscheidenden Parameter. Hierbei kommen in der Regel Tellerseparatoren oder
Dekantierzentrifugen zum Einsatz, welche eine kontinuierliche Separation der Zellen aus dem
Fermentationsmedium ermoglichen und durch ihre hohen Beschleunigungskrifte die Sedimen-
tationszeit der Partikel deutlich reduzieren. Auch Rohrenzentrifugen eignen sich zur Zellernte,

haben allerdings den Nachteil der diskontinuierlichen Betriebsweise [7].

Fermentationsmedium
(inklusive Biomasse)

Biomasseabtrennung
(Sedimentation, Filtration)
Produktgewinnung aus Produktgewinnung aus
Biomasse Fermentationsmedium
l I
v
Grobabt
| Zellaufschluss ‘ | roRanHERRE |
J Konzentrierung durch
Verdampfung
| Membranprozess ‘ oder
Extraktion
oder Destillation
oder
Chromatographische Verfahren
als Polishing L
Isolierung
Aufreinigung
Kristallisation
Chromatographie

]

Trocknung |

Abbildung 1.2.: Schema des Downstreams eines Bioprozesses nach [7]

Generell bringt die Zentrifugation den Nachteil der hohen Energiekosten mit sich, die zur Be-
schleunigung des zellhaltigen Mediums notwendig sind. Durch die Beschleunigungskrifte wirken
teilweise hohe Scherkrifte auf die Partikel, sodass es zum unerwiinschten Zellaufbruch und somit
Ausbeuteverlust kommen kann. Zudem erfordern die kompressiblen und klebrigen Eigenschaften
des Zellsediments spezifische Konstruktionen hinsichtlich des Feststoffaustrags an Dekantierzen-
trifugen. Grundsétzlich weisen Mikroorganismen in der Regel sehr geringe Dichtedifferenzen zum
Fermentationsmedium auf, sodass im Falle sehr kleiner Mikroorganismen der Aufwand fiir die
Trennung mittels Zentrifugation den Nutzen iibersteigt. Durch Einsatz von Flockungsmitteln ist
eine Optimierung der Abtrennung méglich, da sich durch die Agglomeration die effektive Parti-
kelgroRe der Mikroorganismen erhéht und somit eine Trennung mittels Zentrifugation erleichtert
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ist. Flockungsmittel konnen allerdings nur dann zum Einsatz kommen, wenn sie im Endprodukt
erwiinscht sind, da sich diese weder von den Zellen noch dem Fermentationsmedium problemlos
trennen lassen. Vor allem in der Lebensmittelproduktion ist der Zusatz von Flockungsmitteln
nicht erwiinscht, bzw. nicht gestattet. In diesem Fall bietet sich die Filtration als alternatives
Trennverfahren fiir kleine Partikel mit geringer Dichtedifferenz an. Bei der Filtration passiert das
Fermentationsmedium ein Gewebe oder eine Membran und die Separation der Zellen erfolgt
nach dem Prinzip des Gréenausschlusses. Dabei kommen dynamische sowie statische Filtrati-
onsverfahren, wie Oberfladchen- oder Tiefenfiltrationen zum Einsatz. Typische Filtrationsapparate,
die fiir die Zellabtrennung eingesetzt werden, sind Vakuumtrommelfilter, Bandfilter, Filterpressen,
Kerzenfilter, sowie die Membranfiltration. Nachteile bei der Vakuumfiltration ist die maximale
Druckdifferenz von 0,8 bar, die oft nicht zur Entfeuchtung kleiner Poren ausreicht. Eine hohere
Druckdifferenz kann in Filterpressen oder Kerzenfiltern angewendet werden, allerdings ist hier
die Maschenweite der einsetzbaren Gewebe im unteren GréRenbereich deutlich eingeschréankt.

Eine weitere Methode ist die Cross-Flow-Filtration, welche durch die parallele Uberstrémung der
Membran die abgesetzten Partikel mitreist und so fiir eine konstante Deckschichthéhe sorgt [11].
Befindet sich das Zielprodukt im Inneren der Zelle, erfolgt nach der Zellabtrennung der Zellauf-
schluss iiber mechanische, physiko-chemische oder biologische Verfahren. Beim mechanischen
Zellaufschluss kommen in der Regel Homogenisatoren, aber auch Kugelmiihlen und Ultraschall-
gerdte zum Einsatz. Die Zellen erfahren dabei eine hohe Scherbelastung, die zur Deformation
der Zelle und schlieflich zu deren Aufbruch fiihrt. Der physiko-chemische Zellaufschluss kann
durch Zugabe von Losemitteln, Variation des osmotischen Druckes, oder durch Einfrieren und
anschliellendem Auftauen erfolgen. Der biologische Zellaufschluss ist dabei ein Spezialfall, da
er deutlich hohere Kosten im Vergleich zu den physikalischen Verfahren verursacht. Die Zugabe
von speziellen Viren, Enzymen oder Antibiotika zur Zellsuspension fiihrt dabei zur Lyse der
Zellwand. Bei der Auswahl des Zellaufschlussverfahrens ist auf eventuelle Scherempfindlichkeit,
Temperaturempfindlichkeit oder Wechselwirkungen mit den zugegebenen Substanzen zu achten.
Im Anschluss an den Zellaufschluss folgt die Isolation des Produktes, sowie dessen Konzentrierung
und Reinigung. Dies geschieht in der Regel in einem zeitaufwendigen und kostenintensiven Verfah-
ren mit zahlreichen Prozessschritten wie Fallungen, Filtrationen, Extraktionen, Kristallisationen,
Kryo- oder Hitzebehandlungen, Absorptionen oder chromatographischen Methoden. Um eine
optimale Ausbeute bei moglichst hoher Reinheit zu erhalten, ist eine Kombination aus mehreren
Verfahren notwendig, die speziell auf das Zielprodukt angepasst sind [7].

Bisherige Arbeiten hinsichtlich der Optimierung der Zellabtrennung aus dem Fermentationsme-
dium beschéftigten sich mit dem Zusatz von Flockungsmittel vor der Separation der Zellen [8],
sowie der Vorhersage von Separationsparametern im Pilot-Maf3stab durch Laborexperimente am

Beispiel von Mikroalgen [12].
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Potenzielle Einsatzgebiete und Aufarbeitungsverfahren von Exopolysacchariden mikrobiel-

len Ursprungs

Polysaccharide finden in einem breiten Bereich der industriellen Produktion, wie beispielsweise
in der Pharma-, Kosmetik-, oder Lebensmittelindustrie, Anwendung [13]. Xanthan und Alginat
werden aufgrund ihrer Eigenschaften in Mehrphasensystemen wie Dressings, Getrdnken oder
nicht fermentierten Milchprodukten eingesetzt. Aufgrund ihres Potenzials zur Verbesserung von
Viskositét, Festigkeit und Wasserbindung wirken Polysaccharide somit als Stabilisator der konti-
nuierlichen Phase und verhindern unerwiinschte Aufrahmungs- oder Sedimentationseffekte [14].
Exopolysaccharide mikrobiellen Ursprungs bieten eine Alternative zu den aktuell eingesetzten
Stabilisatoren wie pflanzlichen Hydrokolloiden. Zusatzlich zu haufigen Qualitéts- und Versor-
gungsschwankungen erweisen sich pflanzliche Hydrokolloide auch aus sozialen Gesichtspunkten
als problematisch. In der Offentlichkeit erfolgen vermehrt Diskussionen iiber deren gesundheit-
liche Nachteile, wie beispielsweise die Anwesenheit von Pflanzenschutzmittel in modifizierter
Stérke oder Carrageen, weshalb sie als Zusatzstoff in der Kritik [15] stehen. Die Herstellung
mikrobieller Polysaccharide erfolgt hingegen unabhéngig von dufferen Bedingungen mit konven-
tionellen biotechnologischen Verfahren. Zudem bietet sich der Vorteil, dass die Exopolysaccharide
bei der Fermentation von mikrobiellen Starterkulturen als Nebenprodukt anfallen. Das Fermenta-
tionsmedium ist somit ein Abfallstrom. Dessen weitere Nutzung und Aufarbeitung trigt einen
wesentlichen Beitrag zur Effizienzerh6hung des Gesamtverfahrens, der optimalen Ressourcenver-
wertung und der Nachhaltigkeit bei.

Ein weiterer Vorteil der Exopolysaccharide liegt in ihrer Vielfaltigkeit. Aufgrund ihrer Synthese
durch eine Vielzahl von Bakterienstimmen, zeichnen sie sich durch eine hohe Varianz im Mole-
kularewicht, Verzweigungsgrad und ihrer Oberflacheneigenschaften aus. Beispielsweise bilden
Milchsdurebakterien der Gattung Streptococcus thermophilus verzweigte Heteropolysaccharide,
deren spezifische Eigenschaften meist stammabhéngig sind. Daraus ergeben sich weitreichende
Moglichkeiten zur Produktgestaltung und speziell auf die im Zielprodukt gewiinschte Wirkung
angepasste Exopolysaccharide.

Die Wirksamkeit mikrobieller Polysaccharide ist mit den pflanzlichen Polysacchariden vergleichbar
und zeigt teilweise sogar bessere Effekte bei geringerem Materialeinsatz. Beispielsweise zeigte der
Einsatz identischer Mengen von Xanthan und EPS-Praparaten mit geringer Reinheit vergleichbare
Wirksamkeit bei der Gelbildung und Gelsteifigkeit von Milchgelen [16]. Ahnliche Beobachtungen
veroffentlichten Girard und Schaffer-Lequart mit EPS-Priparaten aus marinen Bakterien [17],
sowie Yang et al. hinsichtlich der Stichfestigkeit von Gelen aus Biiffelmilchjoghurt [18]. Durch
die vielversprechenden Eigenschaften und Wirkungsweisen der Exopolysaccharide zeigt sich
sowohl aus industrieller, als auch wissenschaftlicher Sicht, grol3es Interesse am Mechanismus der
EPS-Bildung und deren Nutzung als Lebensmittelzusatzstoff [19-21].
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Die Gewinnung von EPS ist bisher allerdings nur im Laborma(3stab mit dem Ziel, die Eigenschaften
und Wirkweise der EPS zu evaluieren, moglich. Vor allem die hohen Produktionskosten, die vor-
rangig durch den aufwendigen Isolationsprozess bedingt sind, stellen eine grofse Herausforderung
zur 6konomischen Gewinnung der EPS dar. Fiir ihre Isolierung sind je nach angestrebter Reinheit
verschiedene Schritte zur Abtrennung von Zellen und Bestandteilen des Fermentationsmediums
erforderlich. Im Labormal3stab beschreibt Mende et al. bereits ein Verfahren, das die Gewinnung
von Exopolysacchariden mit einer hohen Reinheit bei geringem Durchsatz etabliert [16].

Zellfreies Proteinféllung Neutralisation (3) EPS-Fallung (5)
Medium )

Ultrafiltration (1)

jl ‘—l l Diafiltration (4) l
.

Gefriertrocknung
i (6)

\

Abbildung 1.3.: Aufreinigungsschema bakterieller EPS nach Mende et al. [16]

Im Allgemeinen erfolgt zur Isolierung mikrobieller Polysaccharide zunéchst die Abtrennung
der Zellen durch Zentrifugation oder Filtration (1). Nach weiteren Aufreinigungsschritten wie
Proteinfillung und Neutralisation (2)-(4) initiiert die Zugabe von Lésungsmittel, wie Ethanol,
Isopropanol oder Aceton, sowie geeigneter Salze die Fillung der Polysaccharide aus dem Fer-
mentationsmedium (5). Abschliel3end erfolgt die Trocknung der EPS (6) durch Gefriertrocknung,
Spriihtrocknung, oder &hnliche Verfahren [22]. Sind hohe Anspriiche an die EPS-Reinheit gestellt,
sind zusétzliche Verfahrensschritte zur Abtrennung von Proteinen als Nebenprodukte durch Aus-
salzen, Saurefillung, oder enzymatische Hydrolyse, sowie die Entfernung von niedermolekularen
Bestandteilen durch Ultra- oder Diafiltration erforderlich. Auch das mehrstufige Fillen der EPS mit
Losungsmittel fiihrt, bei gleichzeitiger Reduktion der Ausbeute, zu einer Erhohung der Reinheit.
Sheng et al. und Mishra et al. zeigen viele verschiedene Extraktionsverfahren, um die EPS von
unterschiedlichen Bakterienarten und Algen zu isolieren [23, 24]. Die Ertrage liegen allerdings
meist im Bereich von mehreren ug - 1~! und sind daher keinesfalls zur kommerziellen Gewinnung
von EPS geeignet. Li et al. erzielten durch tangentiale Querstromfiltration im Pilot-MaRstab
EPS-Ertrige im hohen mg - [~'-Bereich [25] und vereinzelte Arbeiten zeigen Ertriige im unteren
g - [ '-Bereich [26]. Bisher existiert somit kein wirtschaftlich nutzbares Verfahren zur Isolierung
der EPS aus dem Fermentationsmedium. Dies ist vor allem bedingt durch dessen komplexe Zu-
sammensetzung, sowie die viskosititsbeeinflussenden Eigenschaften der Polysaccharide. Auch
die Beeinflussung der Viskositat des zellhaltigen Mediums von verschiedenen Streptococcus ther-
mophilus-Stdmmen nach Scherbehandlung und die Wirkung auf die Sinkgeschwindigkeit ist in
der Literatur bereits betrachtet [27]. Exopolysaccharide als Verkaufsprodukt konkurrieren mit
pflanzlichen Hydrokolloiden, die sich auf dem Markt im Niedrig-Preisbereich platzieren. Daher



8 1. Einleitung

sind aufwéndige Verfahren zur Isolierung der EPS, wie beispielsweise bei der Produktion von
Antibiotika, nicht wirtschaftlich anwendbar. Fiir die Isolierung der EPS aus dem Fermentations-
medium ist daher die Entwicklung von Verfahren mit giinstigen Prozessschritten hinsichtlich

Investitions- und Betriebskosten, sowie einem hohen Durchsatz notwendig.

1.2. Zielsetzung der Arbeit

Diese Arbeit befasst sich mit dem Downstream-Prozess von Zellsuspensionen industriellen Ur-
sprungs aus bakteriellen Starterkulturen. Dabei stellt die Optimierung der Zellseparation mittels
Scherbeanspruchung den ersten Teil der Zielsetzung und die Aufarbeitung des zellfreien Fermen-
tationsmediums zur Isolierung von Exopolysacchariden den zweiten Teil der Untersuchungen
dar. Der erste Teilabschnitt beschéftigt sich mit dem Einfluss einer Scherbeanspruchung auf die
Sedimentationseigenschaften von Bakteriensporen im Labormalf3stab. Die Betrachtung erweitert
sich im Folgenden um die Beanspruchung von vitalen Zellen durch Scherung mit unterschiedli-
chen Dispergiergeriten. Die daraus gewonnenen Erkenntnisse werden durch die Ubertragbarkeit
der Laborergebnisse in den Pilotmal3stab validiert. Der zweite Abschnitt der Arbeit evaluiert
die Machbarkeit der Isolierung von Exopolysacchariden im Pilotma@stab mittels dynamischer

Cross-Flow-Filtration.

Einfluss der Scherbeanspruchung auf die Sedimentationseigenschaften von Bakteriensporen
der exopolysaccharid-produzierenden Stimme Bacillus licheniformis und Bacillus subtilis

Die Sedimentationsgeschwindigkeit der Sporen und die Kompressibilitit des Sediments sind die
entscheidenden Faktoren bei der Separation von Bakteriensporen. Die Analyse beider Faktoren
erfolgt mittels der optischen Analysenzentrifuge LUMiSizer im Labormal3stab. Zunéchst wird der
Einfluss von Messtemperatur und Probenkonzentration auf die Sedimentationseigenschaften der
Sporen, sowie deren Sedimentationseigenschaften im unbelasteten Zustand bestimmt. Im Folgen-
den werden die Bakteriensporen einer Scherbeanspruchung in einem Hochdruckhomogenisator

ausgesetzt und die Anderung des Sedimentationsverhaltens charakterisiert.

Einfluss der Scherbeanspruchung auf die Sedimentationseigenschaften von vitalen Zellen
des exopolysaccharid-produzierenden Stamms Streptococcus thermophilus

Analog zu den Untersuchungen der Bakteriensporen erfolgt die Charakterisierung der Sedimen-
tationseigenschaften von drei Streptococcus thermophilus Stimmen, die sich im Wesentlichen in
der Zellkettenldnge und den Eigenschaften der ausgebildeten EPS unterscheiden. Die Sinkge-

schwindigkeitsanalyse mittels LUMiSizer ist dabei mit der Scheibenzentrifuge um ein zusétzliches
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Analysengerit erginzt. Dies ermoglicht eine Bewertung der Partikelgréf3e hinsichtlich des Ein-
flusses der Scherbehandlung auf die Zellkettenldnge. Im Vergleich zu den Bakteriensporen, ist
die Scherbehandlung der Bakterienzellen um die Anwendung eines Zahnkranzdispergierers
erweitert, sodass eine weitere Steigerung des Energieeintrages erfolgen kann. Die Ergebnisse
geben daher den Einfluss von Beanspruchungsart und Energieeintrag auf Bakterienstimme mit

unterschiedlichen EPS-Eigenschaften wieder.

Ubertragung der Laborergebnisse zu den Sedimentationseigenschaften zweier Stimme der
Gattung Streptococcus thermophilus in den Pilot-Maf3stab

Der dritte Ergebnisteil befasst sich mit der Ubertragung der Laborergebnisse beziiglich der Sche-
rung von vitalen Bakterienzellen in den Pilotmafstab. Der Unterschied zwischen unbehandelten
Zellen und mit Scherung beaufschlagten Zellen zweier Bakterienstimme mit unterschiedlichen
EPS-Eigenschaften steht hierbei im Fokus der Untersuchungen. Die Scherung der Zellsuspen-
sionen fand analog zum Laborversuch im Hochdruckhomogenisator statt. Als Pilotapparat zur
Zellabtrennung kommt ein Tellerseparator zum Einsatz. Die Ubertragung der Ergebnisse zur
Sedimentationsgeschwindigkeit der beansprucht und unbeanspruchten Bakterien erfolgt {iber die
Variation des Feed-Volumenstroms. Die Auswirkung der Scherung auf die Sedimentkompression
wird bei konstantem Durchfluss iiber die Standzeit bis zum Erreichen des maximalen Fiillgrads

bewertet.

Isolierung von Exopolysacchariden aus dem zellfreien Medieniiberstand als Abfallprodukt
der industriellen Starterkulturen-Produktion

Die Isolierung der EPS aus dem zellfreien Fermentationsmedium der Starterkulturen-Produktion
erfolgt nach einem vereinfachten Isolierungsschema im Labormalstab nach Mende [16]. Vorversu-
che beschiftigen sich mit den Eigenschaften der eingesetzten Membranen hinsichtlich Riickhaltung
und Selektivitdt von Modellpolysacchariden. Die Definition der Betriebsparameter fiir die Experi-
mente mit zellfreiem Fermentationsmedium basieren auf diesen Ergebnissen. Der erste Schritt
stellt die Abtrennung der im Medium verbliebenen Zellen und Zellbruchstiicken {iber eine Mi-
krofiltration, oder alternativ per Ultrazentrifugation, dar. Im Anschluss werden die EPS mittels
einer Ultrafiltration konzentriert und durch Waschung mit demineralisiertem Wasser aufgereinigt.
Nach einer Gefriertrocknung resultiert ein pulverformiges EPS-Produkt. Als Bewertungskriterien
fiir die Aufarbeitungseffizienz sind der Trockenmassengehalt, der Kohlenhydratanteil und die

EPS-Reinheit von Interesse.
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2. Theoretische Grundlagen

2.1. Mikroorganismen

Der Begriff Mikroorganismus definiert Einzeller, fiir die eine geringe Grof3e im Mikrometer-Bereich
charakteristisch ist. Die Eigenschaft Einzelligkeit beschreibt dabei deren Fihigkeit als einzelne
Zelle, unabhingig von der Anwesenheit weiterer Zellen der gleichen Art, zu iiberleben. Trotz
deren prinzipiellen Fahigkeit isoliert zu existieren, ordnen sich viele Arten zeitweise oder sogar
dauerhaft in Verbiinden wie beispielsweise Zellketten oder Biofilmen an. Durch die Aggregation
zu Zellverbanden sind die Mikroorganismen in der Lage ihre Umgebungsbedingungen rdumlich
begrenzt selbst zu regulieren und gegenseitig von den spezifischen biochemischen Stoffwech-
selprodukten zu profitieren. Unter Mikroorganismen wird eine Gro3zahl sehr unterschiedlicher
Organismen zusammengefasst. Dazu zédhlen beispielsweise Hefen, Algen, Bakterien und Viren.
Je nach Art unterscheiden sich diese in Form und Gréf3e. Hefen ordnen sich in einem Bereich
zwischen 4 und 8 um ein und sind in der Regel rund bis oval, wéhrend ein Grof3teil der Bakterien
in einer Grofle zwischen 0,2 und 5,0 um zu finden sind.

Die grof3ten Vertreter der Mikroorganismen sind Amoben, mit einer Partikelgrof3e zwischen
100 - 800 um. Deutliche Abweichungen von der Standardgré3e sind auch innerhalb mancher
Arten zu finden, wie die Gattung Chaos bei den Amdben mit einer Grof3e bis zu 5 mm oder die
Gattung Thiomargarita namibiensis bei den Bakterien mit einer Grofe bis zu 750 um. Trotz dieses
deutlichen Unterschieds zu den weiteren Vertretern ihrer Art z&hlen auch sie zu den Mikroor-
ganismen, da deutliche Parallelen im Genom nachweisbar sind. Zu den kleinsten Vertretern der
Mikroorganismen zihlen die Viren. Mit einer Grofse von 0,02 - 0,45 um sind sie teilweise selbst
im Lichtmikroskop nicht mehr sichtbar [28].

2.1.1. Aufbau einer Bakterienzelle

Alle bekannten Lebensformen bestehen aus mindestens einer Zelle. Daher kann die Zelle als die

kleinste Einheit des Lebens gesehen werden. Ihre geringst mogliche Grol3e ist dabei durch das
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Volumen ihrer lebenswichtigen Bestandteile vorgegeben und betrigt bei Bakterien etwa 0,2 um.
Damit die Versorgung mit allen {iberlebensnotwendigen Stoffen moglich ist, ist die maximale
GrofSe einer Bakterienzelle auf einen Wert unter 1 mm beschrankt. GrofSere Ausdehnungen der
Zelle wiirden gleichzeitig auch ein ungiinstigeres Oberflichen-Volumen-Verhéltnis bedeuten.
Wichtige Komponenten wie Nahrstoffe konnten aufgrund der internen Diffusionsgeschwindigkeit
nicht mehr gerichtet und schnell von der Cytoplasmamembran an den Zielort in der Zelle und
Abfallprodukte nicht mehr aus der Zelle transportiert werden. Damit wére eine Bakterienzelle nicht
mehr optimal versorgt und somit nur bedingt iiberlebensfahig. Um diesen Mangel in grof3eren
Zellen zu verhindern, weisen diese im Zellinneren abgegrenzte Reaktionsraume auf, die sich
durch Einstiilpungen der Cytoplasmamembran bilden.

Der Aufbau einer Bakterienzelle ist prinzipiell immer gleich, wohingegen die chemischen und
physikalischen Eigenschaften der Umgebung grofse Unterschiede aufweisen. Abbildung 2.1 zeigt
schematisch den Aufbau einer Bakterienzelle.

Pili Nucleoid Flagellen
Ribosomen | Lipidtropfen

Speicherstoff

el M of #
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oy 1%34 <
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Cytoplasmamembran Thylakoid
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Abbildung 2.1.: Schematischer Aufbau einer Bakterienzelle [28]

Da die Bakterien-Zelle keinen Zellkern beinhaltet, liegt die DNA frei im Cytoplasma vor. Allerdings
ist sie in einer kerndhnlichen Struktur organisiert, dem sogenannten Nucleoid. Dieses beansprucht
typischerweise ein Drittel des Zellvolumens. Das DNA-Molekiil ist meist zirkuldr aufgebaut, kann
aber in manchen Fillen auch linear vorliegen.

Neben dem Nucleoid befinden sich hadufig noch mehrere extrachromosonale Elemente, wie z. B.
die Plasmide, im Cytoplasma. Diese meist ringformigen DNA-Molekiile codieren spezielle Proteine,
die beispielsweise fiir die Toxinbildung oder die Resistenz gegen Antibiotika verantwortlich sind.
In den Ribosomen wird die RNA, genauer genommen die mRNA, enzymatisch in eine Aminosiu-
resequenz liberfiihrt. Im nachfolgenden Schritt faltet sich diese gemél? ihrer Ladungsstruktur und
aktiven chemischen Gruppen in eine dreidimensionale Struktur, das sogenannte Protein.

Zwei grundsatzliche Arten der Zellhiille sind zu unterscheiden. Die Schutzhiille der Zelle gegen-
iiber dem umgebenden Milieu ist die Zellwand. Diese ist im Vergleich zur Cytoplasmamembran
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starr und halt die Zelle in Form. Sie gibt dieser Stabilitét, bietet einen begrenzten Schutz gegen
mechanische Einwirkungen und erfiillt auch die Funktion eines Druckbehilters, um den hohen
Innendruck der Zelle von etwa 1 M Pa gegeniiber der Umgebung zu kompensieren. Der Hauptbe-
standteil ist dabei das aus hochmolekularen Polysaccharidketten gebildete Peptidoglykan. Diese
Peptidoglykan-Schicht ist ausschlaggebend, ob ein Bakterium als gram-positiv oder gram-negativ
gilt. Bei gram-positiven Bakterien ist die Peptidoglykan-Schicht mit etwa 20 nm deutlich dicker
als bei gram-negativen Bakterien mit ca. 3 nm Dicke. Beim Anfarben von Bakterienzellen dringt
der Farbstoff Gentianaviolett daher tief in die Schicht ein und l&sst sich mit Ethanol nur sehr
schwer wieder auswaschen. Bei der diinnen Peptidoglykan-Schicht gram-negativer Bakterien
kann der Farbstoff hingegen komplett entfernt werden. Somit kann durch die Firbemethode nach
dem dénischen Mediziner H. C. J. Gram eine Unterscheidung der Bakterien aufgrund der Dicke
ihrer Peptidoglykan-Schicht bzw. Zellwand erfolgen.

Im Vergleich zur Zellwand, umschliel3t die Cytoplasmamembran den Reaktionsraum der Zelle
und wirkt als regulierende Barriere fiir aus der Umgebung eintretende und in die Umgebung
austretende Stoffe. AuRerdem dient sie dem Schutz der Zelle, sowie als Permeabilitdtsbarriere,
Energiespeicher und Proteinanker. Sie besteht aus Phospholipiden, Proteinen, sowie weiteren
Lipiden. Sie ist in der Regel als Lipiddoppelschicht aufgebaut, die sowohl integrierte als auch

freie Proteine beinhaltet.

Phospholipide werden anhand ihrer strukturellen Unterschiede in zwei Abschnitte unterteilt.
Der Kopfteil weist einen hydrophilen und der Schwanzteil einen hydrophoben Charakter auf.
Dies ist durch deren chemische Struktur bedingt. Der hydrophile Kopfteil besteht aus einer Gly-
cerinverbindung, einer Phospatgruppe und dem jeweiligen hydrophilen Rest, im betrachteten
Beispiel das Ehtanolamin. Der hydrophile Teil beinhaltet in der Regel geladene Gruppen, die
aufgrund ihrer Polaritét zur Bildung von Wasserstoffbriicken fithren und somit die Affinitat zu
Wassermolekiilen oder anderen geladenen Komponenten begriinden. Der hydrophobe Schwanzteil
hingegen besteht aus zwei langkettigen Fettsduren. Diese sind unpolar und gehen daher praferiert
hydrophobe Wechselwirkungen mit weiteren langkettigen und unpolaren Molekiilen ein. Das
Glycerin verbindet iiber das Glycerinriickgrat die beiden funktionellen Teile des Phospholipids
miteinander und wird teilweise als dritter Teil des Phospholipids gez&hlt.

Sowohl die Fettsduren im Schwanzteil, als auch der Rest in der Kopfgruppe sind variabel, so-
dass sich eine Vielzahl moglicher Kombinationen und daher auch eine Vielzahl verschiedener
Phospholipide ergibt. Die Kombination aus Fettsdure und Rest bestimmen die Eigenschaften
des Phospholipids und erméglichen dadurch den Einsatz des genau passenden Phospholipids
fiir eine bestimmte Aufgabe. Sobald die Phospholipid-Konzentration in wissriger Umgebung
ein bestimmtes Niveau iibersteigt, bilden sie eine Doppelschicht, der sogenannte Bilayer, wo-

bei die hydrophilen Kopfgruppen zur wéssrigen Phase ausgerichtet sind und die hydrophoben
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Schwanzgruppen ins Innere der Doppelschicht ragen. Die Dicke dieser Doppelschicht betragt
etwa 6 — 8 nm und bildet zusammen mit den im Inneren der Schicht eingelagerten Proteinen und
Lipiden eine Cytoplasmamembran.

Proteine, welche fiir ihre Funktion mit der dufseren Umgebung in Kontakt treten miissen, bei-
spielsweise zum Signalaustausch, zur Energieumwandlung, oder zur Fortbewegung der Zelle,
sind fest mit der Cytoplasmamembran verbunden. Trotz der kovalenten Bindung der Proteine zur
Membran, ist diese nicht starr. Das Fliissig-Mosaik-Modell in Abbildung 2.2 zeigt, dass die einzel-
nen Membranbausteine gegeneinander beweglich sind und die Membran daher das Verhalten
einer zweidimensionalen Fliissigkeit aus Lipidmolekiilen zeigt. Die Flexibilitdt und Beweglichkeit
der Membran hangt im Wesentlichen von der Kombination der Fettsdureanteile der Lipide ab,
wobei eine hohe Fluiditédt aus kurzen, ungesattigten Fettsduren und eine geringe Fluiditit aus
langkettigen, geséttigten Fettsduren resultiert.

Integrale Membranproteine Hydrophile Bereiche

Hydrophober
Bereich

Versteifende Lipide Periphere Hydrophile

Cytoplasma
Membranproteine Bereiche ioRiasm

Abbildung 2.2.: Cytoplasmamembran nach dem Fliissig-Mosaik-Modell [28]

Wie bereits beschrieben haben gram-negative Bakterien eine diinnere Zellwand als gram-positive
Bakterien, weisen aber stattdessen eine zusatzliche duflere Membran auf. Dabei handelt es sich
analog zur Cytoplasmamembran um eine Lipiddoppelschicht.

Als zusétzlichen Schutz vor der Austrocknung und zur Bindung von Néhrstoffen umgeben sich
einige Bakterien mit einer Kapsel oder einem Schleim aus Polysacchariden. Diese Schicht, auch
als Glykokalyx bezeichnet, kann im Vergleich zur Zellwand sehr dick sein und einen hochviskosen
Charakter aufweisen. Die Glykokalyx liegt im Wesentlichen in zwei unterschiedlichen Varianten
vor. Entweder als Kapsel, die fest mit der Zelle verbunden ist oder als Schleim, der frei in das
umgebende Medium segregiert wird. Chemisch betrachtet handelt es sich bei der Glykokalyx um
Polysaccharide, die ins umgebene Medium abgesondert und daher als Exopolysaccharide (EPS)
bezeichnet werden [28-31].
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2.1.2. Morphologie von Bakterienzellen

Im Wesentlichen werden vier grundlegende Bakterienformen unterschieden. Dazu zdhlen die
kugelformigen Kokken, die langlichen Stdbchen, die leicht gebogenen Vibrionen und die schrauben-
formigen Spirillen, wie in Abbildung 2.3 (oben) dargestellt. Dabei kommt es je nach Bakterienart
zu unterschiedlichen Auspragungen dieser vier Grundformen. So konnen Kokken, welche in der
Regel einen Durchmesser von etwa 1 um aufweisen, beispielsweise auch leicht oval geformt sein,
oder zwischen plumpen (kokkoiden) und schlanken Stdbchen unterschieden werden. Stabchen
haben iiblicherweise einen Querschnitt von etwa 0,5 um bei einer Lange von 2 — 5 um. Bei plum-
pen Stdbchen entspricht ihr Querschnitt anndhernd ihrer Lange, wahrend bei schlanken Stdbchen
die Lange um ein Vielfaches grof3er ist als der Querschnitt. Zusatzliche Variationen kénnen an den
Enden, den sogenannten Polen, der Stdbchen auftreten, da diese entweder spitz, rund oder platt,
bzw. fast rechteckig, zulaufen. Neben diesen Variationsmoglichkeiten kdnnen sich einzelne Zellen
auch mit einer oder mehreren Nachbarzellen verbinden. Kokken kommen hiufig in Paaren als
Dipolkokken vor, die sich wiederum zu Vierergruppen als Tetraden, Achtergruppen als Sarcinen,
in Haufen bzw. Traubenform als Staphylookokken oder Ketten als Streptokokken anordnen, siehe
Abbildung 2.3 (unten). Stdbchenférmige Bakterien liegen entweder als isolierte Einzelzellen vor
oder bilden typischerweise lange Ketten, analog zu den Streptokokken. Auch die palisadenférmige
Aneinanderreihung stibchenformiger Bakterien ist moglich. Aufgrund des Grof3enbereichs um
1 pm ist es relativ einfach die jeweils vorliegende morphologische Bakterienform, sowie eine

eventuelle Aneinanderlagerung mittels Lichtmikroskopie zu identifizieren [28-31].
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Abbildung 2.3.: Grundformen der Bakterienmorphologie (oben) und géngige Zusammenlagerun-
gen von Bakterienzellen (unten)
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2.1.3. Zellteilung und Sporenbildung von Bakterienzellen

Die Vermehrung von Bakterienzellen erfolgt bei ausreichender Versorgung mit Néhrstoffen und
glinstigen Umgebungsbedingungen mittels Zellteilung. Abbildung 2.4 stellt den Prozess sche-
matisch dar. Dabei nimmt zunéchst die Biomasse der Zelle in der B-Phase zu. Dieser Prozess
wiederholt sich solange bis eine kritische Masse erreicht ist und sich das Bakterienchromosom
in der C-Phase repliziert. Die beiden DNA-Molekiile wandern zu den entgegengesetzten Zell-
polen und die Zelle beginnt in der D-Phase sich in ihrer Mitte einzuschniiren. Am Ende des
Zellteilungsprozesses liegen zwei Zellen, mit identischen Genom, vor [7].

0
44—
0

(B-Phase) (C-Phase) (D-Phase)

Abbildung 2.4.: Zellteilung von Bakterienzellen [7]

Eine besondere Form der Zellteilung stellt die Bildung von Endosporen dar. Die Bildung von
Sporen dient zwei zentralen Zwecken. Liegt eine Situation des Nahrstoffmangels vor, bilden
Sporen eine Uberlebensform, die metabolisch inaktiv ist. Dadurch kénnen sie Extremeinfliissen
wie chemischer-, thermischer- und Strahlenbelastung widerstehen. Zudem kann sich die Bakterie
in Sporenform deutlich leichter im Medium verteilen. Somit dient die Spore auch zur schnellen
Verbreitung des Bakteriengenoms. Der Begriff Endospore bezieht sich dabei auf die Sporenart,
die am weitesten unten den Bakterienstimmen verbreitet ist. Es existieren noch weitere Formen
spezieller Bakterienstimme wie Myxosporen oder Exosporen. Im Weiteren wird nur die Bildung
der Endosporen genauer betrachtet.

In Abbildung 2.5 ist die Sporenbildung vereinfacht dargestellt. Sie besteht aus zwei separaten,
aber miteinander verbundenen Zyklen. Der vegetative Zyklus zeigt die Zellteilung wie bereits
beschrieben. Liegt ein Unterangebot von Nahrstoffen vor, durchlduft die Zelle nicht mehr den
vegetativen Zyklus, sondern die Sporenbildung. Dabei erfolgt zunéchst eine asymmetrische
Aufteilung der Zelle, wobei eine Trennwand, das Septum, die Mutterzelle von der Vorspore trennt.
Im néchsten Schritt umhiillt die Mutterzelle die Vorspore, welche durch die Ausbildung von
Cortex, Zellwand und Zellmembran im Inneren der Mutterzelle zur Spore heranreift. Nachdem
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die Spore inklusive Schutzhiille vollstindig ausgebildet ist, kommt es zur Zelllyse der Mutterzelle
und die Spore wird in die Umgebung freigesetzt. Bei erneuter Nahrstoffanreicherung keimt die
Spore und eine neue Bakterienzelle kann entstehen [32-34].
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Abbildung 2.5.: Sporulationsprozess am Beispiel von Bacillus subtilis nach [35]

2.1.4. Fermentation von Bakterienzellen im industriellen Umfeld

Mikroorganismen werden vielfaltig im industriellen Malstab eingesetzt. Verschiedenste Indus-
triezweige nutzen die Eigenschaften und Stoffwechselprodukte der Bakterien fiir die Produktion.
Dabei konnen entweder die Mikroorganismen selbst das Produkt sein, wie beispielsweise als
Probiotika in der Lebensmittelindustrie, oder deren Produkte wie Antibiotika die Zielkompo-
nente sein. Abbildung 2.6 zeigt einen Ausschnitt aus dem weiten Anwendungsspektrum von
Mikroorganismen.

Um die Mikroorganismen zielfiihrend einzusetzen, ist der erste Schritt die industrielle Vermehrung
des Ziel-Organismus. Dies wird {iber die Fermentation ermoglicht. Dabei ist die Nachbildung der
optimalen Wachstumsbedingungen des Bakteriums von entscheidender Bedeutung. Dazu zidhlen
unter anderem Parameter wie Temperatur, pH-Wert und Néhrstoffangebot.

Um Mikroorganismen im industriellen Maf3stab 6konomisch zu fermentieren, ist eine optimale
Anpassung des Fermentationsprozesses an den zu fermentierenden Mikroorganismus entschei-
dend. Dies beginnt bereits bei der Wahl eines geeigneten Reaktors und dessen Dimensionen. In
einem Bioreaktor ist in der Regel eine gute Dispergierung der Mikroorganismen notwendig, ohne
eine zu hohe Scherbeanspruchung durch das Rithrorgan einzutragen und dadurch eine Zellschi-
digung herbeizufithren. Der Energieeintrag darf gleichzeitig auch nicht zu gering sein, um eine
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Abbildung 2.6.: Einsatzfelder mikrobieller Produkte und Mikroorganismen im industriellen Um-
feld, nach [29]

homogene Verteilung von Gasbldschen, sowie einen guten Energie- und Stoffaustausch im Reaktor
zu garantieren. Da im industriellen Maf3stab meist Bakterien eingesetzt werden, die Sauerstoff
fiir ihren Stoffwechsel bendtigen, sogenannte aerobe Bakterien, kommen in den meisten Fillen
begaste Riihrkessel bei deren Produktion zum Einsatz. Der begaste Riihrkessel gewihrleistet
eine ausreichend gute Begasung und Durchmischung fiir das Wachstum der Mikroorganismen.
Alternativ konnen beispielsweise bei scherempfindlichen Mikroorganismen auch Blasenséulen,
Festbett- oder Wirbelschichtreaktoren Anwendung finden. Die wesentlichen Vorteile des begasten
Riihrkessels sind unter anderem die einfache Realisierung der Temperierung mittels Doppelmantel
und der hohen Variabilitat hinsichtlich Begasungs- und Riihrergeometrie. Die Begasung erfolgt im
einfachsten Fall durch ein Rohr, welches unterhalb des Riihrers endet, siche Abbildung 2.7. Bei
komplexeren Begasungsmethoden wird iiber einen ringférmigen, perforierten Begaser unterhalb
des Riihrers begast. Die kleinsten Gasblasen lassen sich beim Durchstromen von hochporésen
gesinterten Keramiken oder Metallen realisieren. Grundsitzlich gilt, je geringer die Blasengrol3e,
desto vorteilhafter ist das Oberfldchen-Volumen-Verhéltnis und somit ist die Begasung effizienter.
Die Wahl der Riihrergeometrie erfolgt hauptsichlich in Abhingigkeit der Scherempfindlichkeit
der Mikroorganismen, sowie den Viskositédtseigenschaften des Fluids. Im Regelfall sind aufgrund
ihres sehr guten Misch- und Dispergierverhaltens Scheibenriihrer im Einsatz. Bei schmalen, hohen
Reaktoren sind in der Regel mehrere Scheibenriihrer auf einer Welle montiert, um eine gute Durch-
mischung und Dispergierung iiber die gesamte Behélterhohe zu erzielen. Bei scherempfindlichen
Mikroorganismen konnen diese durch Propellerriihrer und im Falle hoher Medienviskositdten
durch Ankerriihrer ersetzt werden. Wie die schematische Abbildung 2.7 zeigt, sind meist in Wand-
ndhe des Behilters zusatzlich Stromstorer angebracht, welche bei hohen Drehzahlen die Bildung

von Wirbeln im Reaktor verhindern. Da die Fermentation von Mikroorganismen nicht Teil dieser
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Arbeit war, wird auf die detaillierte Auslegung eines Bioreaktors hier nicht weiter eingegangen.
Ausfiihrliche Informationen zu diesem Thema sind in der weiterfithrenden Fachliteratur zu finden
[7, 36].

Begasung
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Abbildung 2.7.: Schematischer Aufbau eines Riihrkesselreaktors zur Fermentation von aeroben
Mikroorganismen [36]

Zusatzlich zur Auswahl und Dimensionierung des Reaktors, sowie der Bestimmung geeigneter
Betriebsparameter wie Temperatur, Druck und pH-Wert, ist die Zusammensetzung des Fermen-
tationsmediums von entscheidender Bedeutung fiir das Bakterienwachstum. Dazu miissen fiir
die Mikroorganismen geeignete Energie-, Kohlenstoff- und Stickstoffquellen in ausreichender
Menge vorhanden sein. Auch die Anwesenheit zahlreicher Hauptelemente wie Phosphor, Schwefel,
Magnesium, Kalium, Calcium, Natrium und Eisen, sowie Spurenelemente wie Kupfer, Mangan,
Kobalt und Zink sind zum Wachstum der Mikroorganismen erforderlich. In vielen Fillen miissen
zusitzlich spezifische Vitamine und Aminosiuren bereitgestellt werden, sofern die Mikroorganis-
men diese nicht selbst synthetisieren konnen. Allerdings sind Fermentationsmedien sehr komplexe
Medien mit teilweise iiber 50 unterschiedlichen Substraten, sodass es oft schwierig ist, die optima-
le Medienzusammensetzung im Zusammenspiel mit den Prozessparametern Temperatur, Druck
und pH-Wert zu ermitteln. Genauere Erlduterungen zu den aufgezihlten Medienbestandteilen,

sowie zur Zusammenstellung von Fermentationsmedien sind in der Literatur ndher erldutert

[7].

Der Upstream-Prozess zur Vermehrung der Zellen ist allerdings nur ein Teil des komplexen

Produktionsprozesses mikrobieller Produkte. Durch die spezifischen Eigenschaften der Zellen, wie
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ihre geringe Grol3e und Dichtedifferenz, wird die Zellabtrennung und die weitere Aufarbeitung
zur Herausforderung fiir den industriellen Prozess.

In Abhingigkeit des Zielproduktes und dessen fiir die Weiterverarbeitung gewiinschter Form,
kommen nach der Fermentation verschiedene Verfahrensschritte zum Einsatz. In Abbildung 2.8
ist beispielhaft ein Prozess zur Produktion eines Stoffwechselproduktes von Mikroorganismen
in einer finalen kristallinen Form dargestellt. Zunéchst erfolgt die Abtrennung entweder der
ganzen Zellen oder der Zellbruchstiicke nach dem Zellaufschluss. Dies geschieht in der Regel
entweder iiber zentrifugierende oder filtrierende Verfahren. Das jeweilige Verfahren ist dabei
genau auf die Art des Mikroorganismus, sowie den Zustand der Zellen im Fermentationsmedium
angepasst. In Abhangigkeit des Zielproduktes erfolgt eine Weiterverarbeitung der Zellmasse, z.B.
in der Lebensmittelindustrie die Zugabe von Milchsdurebakterien zu Milcherzeugnissen fiir die
Ansiduerung von Joghurt, oder die weitere Aufarbeitung der Fermentationsbriihe, beispielsweise
bei der Produktion von Antibiotika oder anderen Zielprodukten im Medium.
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Abbildung 2.8.: Beispiel-Prozess der Produktion mikrobieller Produkte [37]

Wie in Abbildung 2.8 dargestellt, kann es sich bei den weiteren Schritten um Membranfiltra-
tionen zur Entfernung niedermolekularer Nebenprodukte oder auch Kristallisationsschritte zur
Erhohung der Reinheit des Produktes handeln [37]. Dabei sind nicht nur die an sich komplexen
Schritte wie Fermentation oder Nachbereitung wie Kristallisation aus verfahrenstechnischer Sicht
eine Herausforderung. Vor allem die Zellabtrennung iiber Zentrifugation und Filtration bedingt
die Wirtschaftlichkeit eines solchen Prozesses. Die Anforderungen an die Zellabtrennung sind
vielféltig und reichen von vollstindiger Abtrennung, {iber einen hohen Durchsatz bis zu geringen
Investitions- und Betriebskosten. Dem gegeniiber stehen die besonderen physikochemischen
Eigenschaften der Zellen, welche die Abtrennung deutlich erschweren. Die geringe GrofSe der
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Zellen, die geringe Dichtedifferenz zwischen Zellen und Medium, sowie die kompressiblen Ei-
genschaften der Zellen stellen hohe Anspriiche an den Aufarbeitungsprozess. Zudem liegen im
Medium in der Regel nicht ausschlief8lich ganze Zellen vor, sondern auch Zellbruchstiicke und
Zellinhalt. Dadurch weisen die abzutrennenden Feststoffe deutlich unterschiedliche Eigenschaften
hinsichtlich der Abtrennung auf, wihrend die intrazelluldren Stoffwechselprodukte der Zellen
zusatzlich die Mediumsviskositédt erhohen.

Ein Beispiel ist die Optimierung der Zellabtrennung auf einem Tellerseparator mittels Flockung
der Zellen. In Laborversuchen erfolgten Flockungstests mit verschiedenen polymeren Flockungs-
mitteln, um die Sedimentationsgeschwindigkeit der Zellen zu erhéhen. Die Ergebnisse wurden
im Anschluss auf einem Tellerseparator validiert, wobei eine deutliche Verbesserung der Zellab-
trennung durch die vorangegangene Flockung gelang [8]. An diesem Beispiel wird deutlich, dass
ein hoher Entwicklungsbedarf neuer Prozesse, sowie Optimierungsbedarf bestehender Prozesse

vorliegt.

2.1.5. Exopolysaccharide (EPS)

Als zusétzlichen Schutzmechanismus besitzen einige Mikroorganismen die Fahigkeit Polysaccharid-
Strukturen zu synthetisieren, die sie auf unterschiedliche Weise vor Umwelteinfliissen schiitzen.
Diese molekularen Strukturen werden durch die Zelle selbst nach Abschluss ihrer Wachstumsphase
gebildet. Drei wesentliche Gruppen mit unterschiedlichen Eigenschaften der Polysaccharide sind
dabei zu unterscheiden.

Die erste Gruppe bildet Zellpolysaccharide, die nach ihrer Synthese im Cytoplasma verbleiben. Sie
dienen dort als Kohlenstoff- und Energiequelle und sind unabhéngig des Nahrstoffangebots der
Umgebung schnell verfiigbar. Als Abgrenzung zwischen Zelle und Umgebung dienen die Polysac-
charide der zweiten Gruppe, indem sie einen grof3en Teil der Zellwand ausbilden. Damit dienen
sie dem Schutz vor dufderen Einfliissen und tragen erheblich zur Regulierung des Zelltransports
bei. Zugehorige Zellen der letzten Gruppe segregieren die Polysaccharide in das extrazellulédre
Umfeld. Durch den Wirkort der Polysaccharide aul3erhalb des Zellinneren werden diese als Exo-
polysaccharide, kurz EPS, bezeichnet. Die Exopolysaccharide dienen der Zelle unter anderem
als Diffusionsbarriere, Substratspeicher und als Schutz vor Anderungen in der Umgebung, z. B.
pH-Variation. Wéahrend ihre primére Funktion im Schutz der Zelle vor dufieren Einfliissen liegt,
sind sie zudem auch an der Bildung eines Biofilms beteiligt. Dabei sind die Wechselwirkungen
zwischen den EPS-Strukturen und den Zellen selbst entscheidet fiir die Stabilitdt des Biofilms.
AufSerdem ermoglichen die EPS ein Anhaften des Biofilms an dafiir geeigneten Oberflachen. Diese
Funktion der EPS ergibt fiir die Zelle einen deutlichen Vorteil, wéhrend dieser Effekt in vielen

Bereichen als Fouling unerwiinscht ist [19, 38, 39].
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Aufgrund der vielfiltigen Funktion der EPS, unterscheiden diese sich auch in ihrer molekula-
ren Struktur voneinander. Die Bakterienzelle synthetisiert diese als Homopolysaccharide oder
Heteropolysaccharide. Homopolysaccharide sind aus einer Vielzahl an Molekiilen eines einzi-
gen Monomers aufgebaut, wihrend Heteropolysaccharide aus Molekiilen von mindestens zwei
unterschiedlichen Monomeren bestehen. Die Synthese von Homopolysacchariden katalysieren
Enzyme, welche sich an der Aufdenseite der Zellwand oder im extrazelluliren Umfeld befinden.
Dies ist ein essentielles Unterscheidungsmerkmal zu den Zellpolysacchariden, da deren Synthese
im Gegensatz zu den Exo-Homo-Polysacchariden innerhalb der Zelle erfolgt. Die tatséchliche
Synthese der EPS findet im Vergleich dazu aufSerhalb der Zelle statt.

Die Enzyme katalysieren dabei selektiv die Polymerisation von Zucker-Monomeren zu einem
langkettigen Homopolysaccharid. Welche Art von Monomer als Baustein des EPS-Molekiils Verwen-
dung findet ist folglich von der Art des Enzyms, der Bakterienart und von den bei der Fermentation
gegebenen dufderen Einfliissen abhédngig. Die Synthese des wohl bedeutendste Homopolysaccha-
rids Dextran katalysiert das Enzym Dextransaccherase aus dem Monomer Glukose und bildet
die charakteristischen EPS der Bakteriengattung Leuconostoc, welche zur Familie der Milchsau-
rebakterien gehoren. Ein weiteres kommerziell bedeutendes Homopolysaccharid bakteriellen
Ursprungs ist Levan, welches Bacillus subtilis aus Saccharose synthetisiert.

Im Vergleich zu Homopolysacchariden ist die Synthese von Heteropolysacchariden deutlich
komplexer, wie das Beispiel des bedeutendsten Heteropolysaccharids Xanthan zeigt. Im Wesentli-
chen unterteilt sich die Synthese in drei Schritte. Die Aufnahme von Einfachzuckern als Monomere
durch die Zelle stellt den Beginn des Prozesses dar. Im zweiten Schritt verbinden sie sich zu
Pentasaccharid-Untereinheiten und koppeln an einen Lipidtransporter. Im dritten und letzten
Schritt erfolgt die Polymerisation der Pentasaccharid-Untereinheiten und die Sekretion in die
extrazellulare Umgebung. Um diese Schritte durchzufiihren braucht die Zelle der Gattung Xan-
thomonas campestris eine ausreichende Menge an Monomeren, wie Glukose oder Mannose und
Enzyme wie Polymerase und Transferase. Die so synthetisierten Heteropolysaccharide unterschei-
den sich stark in ihrem chemischen Aufbau zwischen den einzelnen Bakteriengattungen und selbst
zwischen den einzelnen Vertretern der gleichen Art. Dies wird besonders bei der Betrachtung der
Molekulargewichte verschiedener Homo- und Heteropolysaccharide deutlich. Dextran zeigt einen
sehr breiten Bereich von 1,5-10% - 2,0-10” Da, wihrend Levan in einem sehr engen Bereich von
1,0-10° - 3,0-10° Da vorliegt. Xanthan besitzt hohe Molekularmassen von 2,0- 10° - 5,0-107 Da
[5]. Dabei kénnen auch zwei GroRenfraktionen desselben Polysaccharids von ein und demselben
Bakterium synthetisiert werden, welche folglich auch unterschiedliche Eigenschaften aufweisen
konnen. Der chemische Aufbau der Heteropolysaccharide ist entscheidend fiir die physikalischen
und chemischen Eigenschaften, die EPS entwickeln [5, 19, 38, 39].
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Der Hauptunterschied der EPS beziiglich ihrer Wirkeigenschaften liegt in der Art der Verbindung
zur Zelloberfldche begriindet. Liegt eine Bindung der EPS zur Zelloberfldche vor, handelt es sich
um kapsulare EPS. Sind die EPS hingegen frei beweglich im umgebenden Medium, so handelt es
sich um freie EPS, die einen schleimigen, klebrigen Charakter aufweisen konnen. Die Bakterien
produzieren sowohl ausschlieflich kapsuldre bzw. freie EPS oder auch eine Mischung aus beiden
Arten. Aufgrund der hohen Wasserbindungskapazitit der EPS ist die kapsuldre EPS-Schicht um
die Zelle ein vorteilhafter Schutz gegeniiber der Austrocknung. Zudem fiihrt die dul3ere Poly-
saccharidschicht durch ihre anionische Ladungscharakteristik zur Bindung von Mineralien und
Nahrstoffen. Die diffusionsregulierende Wirkung der EPS fiihrt zum Schutz gegen das ungewollte
Eindringen bestimmter Molekiile wie Tensiden und Antibiotika ins Zellinnere.

Die Wirksamkeit dieser EPS-Schicht als Diffusionsbarriere und Schutzhiille der Zelle kann mittels
Tuschefarbung unter dem Lichtmikroskop zur Visualisierung genutzt werden. In Abbildung 2.9 ist
dies beispielhaft an Bakterien, die kapsuldre EPS und freie EPS bilden, gezeigt. Wahrend die Be-
reiche, die sich mit Tusche anfiarben lassen, dunkel erscheinen, sind Bereiche ohne Tuschefarbung
hell in der Darstellung. In Abbildung 2.9 (a) sind bakterielle Kokken zu erkennen, die von einer
hellen EPS-Schicht umgeben sind. Dabei handelt es sich um kaspulire EPS, die die Zellen von der
Umgebung trennen und deutlich als Diffusionsbarriere das Eindringen von Fremdsubstanzen in
die Zelle verhindern. Im Vergleich, ist in Abbildung 2.9 (b) ein Fermentationsmedium mit freien
EPS dargestellt. Hier sind ebenfalls Kokken-Ketten zu erkennen, die dunkel gefarbt sind. Sie sind
nicht von einer hellen Schicht umgeben, da die EPS in ihrer freien Form im Medium vorhanden
sind. Dabei ist deutlich erkennbar, dass auch freie EPS eine hohe Wasserbindungskapazitit besit-
zen und sich in Koagulat-Strukturen zusammenlagern. Zudem zeigt Abbildung 2.9 (b) dass die
freien EPS auch als Verbindungsglied fiir Zellagglomerate fungieren konnen. Freie EPS wirken
sich auch auf die Eigenschaften des Mediums, wie beispielsweise die Viskositat, aus.

Abbildung 2.9.: Lichtmikroskopische Aufnahmen von Streptococcus thermophilus nach Tuschefér-
bung mit kapsuldren EPS (a) und freien EPS (b)
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Die Beeinflussung der Viskositét bietet eine potentielle Anwendungsmoglichkeit in Emulsionen der
Lebensmittelindustrie, wie Salatdressings oder Saucen. Freie EPS haben je nach Molekulargewicht
und Aufbau unterschiedlich starken Einfluss auf die Medienviskositdt und kénnen durch ihren
schleimigen Charakter zu fadenziehenden Eigenschaften des Mediums fiihren. Dabei spielt auch
der Verzweigungsgrad der EPS-Molekiile eine entscheidende Rolle [5, 19, 38].

Die Menge der produzierten EPS variiert nicht nur innerhalb der Bakterienart, sondern kann sich
auch zwischen einzelnen Zellen des gleichen Stammes unterscheiden. Zudem ist sie stark an die
gegebenen Fermentationsbedingungen gekniipft. Neben einer ausreichenden Substratversorgung
sind auch die Fermentationsbedingungen hinsichtlich Temperatur und pH-Wert entscheidend
fiir die EPS-Produktion. Beispielsweise gibt Donot et al. [19] die produzierte Menge an Xanthan
nach 24 h Fermentation von Xanthomonas campestris bei pH 7 und 28°C mit 53 g -["! an. Da
Xanthan sehr gut erforscht ist und kommerziell genutzt wird, sind die Produktionsbedingungen
fiir Xanthan optimiert und der Ertrag dementsprechend hoch. Bei weniger gut erforschten und
nicht kommerzialisierten Spezies kann die produzierte EPS Menge binnen 24 h auf unter 1 g - [~}
absinken, sodass sehr hohe Anforderungen an die EPS-Extraktion vorliegen, um wirtschaftliche
Ergebnisse zu erméglichen.

Aufgrund der Eigenschaften der Exopolysaccharide auf die Viskositat und die Haptik von Emulsio-
nen und Losungen ist deren wirtschaftliche Extraktion aus dem Fermentationsmedium zunehmend
von Interesse. Sheng, Yu und Li [23] zeigten, dass bereits eine Vielzahl an Methoden zur Extraktion
der EPS aus mikrobiellen Kulturen und Schldmmen entwickelt wurden. Es kommen chemische
und physikalische Methoden, sowie Kombinationen aus beiden zum Einsatz. Dabei ist nicht nur
die prinzipielle Ermoglichung einer Extraktion von Interesse, sondern der Fokus liegt verstarkt
auf der Optimierung hinsichtlich Quantitidt und Qualitit der extrahierten EPS. Bei dem Vergleich
der Methoden zeigt sich, dass es keine triviale Methode zur Extraktion von EPS gibt und daher
eine spezifische Anpassung auf den EPS-Typ erfoderlich ist.

Die fiir die im Rahmen dieser Arbeit zu extrahierenden EPS relevante Methode basiert auf der
Labormethode nach Mende et al. [16] und ist in Abbildung 1.3 schematisch dargestellt. Nach
erfolgter Abtrennung der Bakterienzellen in einem Tellerseparator erfolgt eine Ultrafiltration (1)
des zellfreien Mediums um eine erste Konzentrierung der EPS zu erreichen. Anschlielfend findet
eine Proteinféllung (2) mit Trichloressigsdure (TCA) statt, um groRere Proteine und Zellreste
auszufillen. Die Neutralisation (3) mit Natronlauge ist der Diafiltration (4) zur Abtrennung
niedermolekularer Substanzen und Salzen vorgeschaltet. Die EPS werden schlief3lich mit Ethanol
gefallt (5) und nach Zentrifugation gefriergetrocknet. Dieses Verfahren legt den Fokus auf die
Reinheit der isolierten EPS und erzielt Reinheiten mit > 90%. Allerdings ist dieses Verfahren sehr
aufwindig und aus verfahrenstechnischer Sicht nicht wirtschaftlich betreibbar.
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Deutliche Vereinfachungen und eine Effizienzsteigerung in den einzelnen Prozessstufen ist essen-
tiell fiir einen wirtschaftlichen Prozess. Zudem wird in der bisherigen Verfahrensausarbeitung
von einem zellfreien Medium ausgegangen. Allerdings stellt gerade die Abtrennung der Zellen
aus dem Fermentationsmedium eine Herausforderung dar. Die Eigenschaften der kapsuldren
EPS-Schicht fithren zu Problemen in der Aufarbeitung. Aufgrund der hohen Wasserbindungs-
kapazitét reduziert sich die Dichtedifferenz zwischen Zelle und Fermentationsmedium, sodass
eine Abtrennung der Zellmasse von der Fermentationsbrithe mit hohen Beschleunigungen im
Zentrifugalfeld und hohen Energiekosten verbunden ist. Die Folge ist eine Verminderung der
Sedimentationsgeschwindigkeit der Zellen und somit ldngere Prozesszeiten bei der Abtrennung

kommerzieller Bakterien aus dem Fermentationsmedium.

2.2. Partikelbeanspruchung und Messtechnik

Partikel unterliegen bei den verschiedensten Verfahrensschritten zunehmenden Belastungen,
wie beispielsweise durch Pumpen oder Riihrorganen. Zudem ist die gezielte Einbringung von
Scherenergie in ein System in manchen Bereichen erwiinscht. In dieser Arbeit wird der Einfluss
von Scherung auf die Sedimentationseigenschaften von Bakterienzellen und Sporen betrachtet.
Die folgenden Kapitel beschiftigen sich daher mit den Grundlagen der Scherung und deren
technischen Anwendung auf Partikelsysteme, sowie mit der Charakterisierung des Effekts der
Scherung auf das Partikelsystem hinsichtlich der Partikelgrof3e.

2.2.1. Scherbeanspruchung

Die Scherbeanspruchung von Partikeln oder Fluidtropfen in einer Suspension, bzw. Emulsion,
ist eine gingige verfahrenstechnische Grundoperation und in der Lebensmittelindustrie als Ho-
mogenisierung vielfach eingesetzt. Der Begriff stammt aus der Milchindustrie und leitet sich aus
dem Wort homogen ab, was in etwa gleichmachend bedeutet. Die Homogenisierung ist somit
ein Verfahren, welches eine VergleichmaRigung der Struktur einer Probe beabsichtigt. Beispiels-
weise bei der Aufarbeitung von Rohmilch werden Lipid-Tropfchen durch das Homogenisieren
auf eine Tropfengrofle < 1 pm zerkleinert [40]. Dies verlangsamt Aufrahmeffekte deutlich, da
durch ihre verringerte GroRe die Aufrahmgeschwindigkeit eines einzelnen Tropfens reduziert
ist. Unerwiinschte Effekte wie Koaleszenz treten somit erst zeitlich verzogert auf. Die weilse
Farbe der Milch kommt durch Lichtbrechungseffekte an den Grenzflachen zwischen Tropfen und
umgebendem Wasser zu Stande. Roach et al. zeigt, dass nach Homogenisierung bei 1000 M Pa
die Fetttropfchen so klein sind, dass die Milch im Bereich des sichtbaren Lichtes als transparent
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erscheint [41]. Entscheidend beim Homogenisieren ist das Gleichgewicht zwischen formerhalten-
der und formverdandernder Spannung. Formerhaltende Spannungen resultieren aus Kraften, die
an der Grenzflache zwischen kontinuierlicher und disperser Phase, sowie innerhalb der jeweiligen
Phasen, wirken. Die Grenzflichenspannung, sowie die Fliel3grenze, beispielweise zu Beginn der
Scherung und die dynamische Viskositat der kontinuierlichen Phase wihrend der Scherung wirken
einer Tropfendeformation entgegen. Die Scherbeanspruchung tragt die formverdndernde Span-
nung als Scherenergie in das System ein. Dabei ist die Art der erzeugten Stromung entscheidend
fiir die Zerkleinerung der Tropfen. Ob es zum Aufbruch eines Tropfens kommt, ist abhédngig vom
Verhaltnis zwischen deformierenden und erhaltenden Kraften. Dazu hat sich die Weber-Zahl We
als charakteristische Grof3e etabliert, die nach Walstra und Schubert [42, 43] definiert ist als

We = , (21)

o-d
Y
wobei o die am Tropfen angreifenden Scherkrifte darstellt. Die Grenzflachenspannung y eines

Tropfens mit einem Durchmesser d, ist proportional zum Kapillardruck px und berechnet sich
nach der Young-Laplace-Gleichung zu

d
Y:PK'Z' (2.2)

Je kleiner der Durchmesser eines Tropfens ist, desto mehr Kraft ist zu dessen Verformung notig.
Folglich ist ab einer kritischen Grof3e dy,.;; die Deformation des Tropfens nur noch durch sehr grof3e
dulere Krifte moglich. Somit kommt es erst ab der Uberschreitung von Wey,;, zum Aufbruch
des Tropfens. Ein weiterer entscheidender Einflussfaktor ist die Wirkdauer der Belastung auf den
Tropfen. Die Wirkdauer, die mindestens benétigt wird, um einen Tropfen aufzubrechen beschreibt
Walstra [42] mit

n
tppip = —4—. (2.3)
0 —P«k

Somit muss die durch den Homogenisator induzierte Scherspannung hoch genug sein, um Wey,;;
zu liberschreiten und mindestens so lange auf den Tropfen einwirken, bis t,;, erreicht ist. Die
Gleichungen 2.1 und 2.2 zeigen, dass bei hohen Scherspannungen eine Uberschreitung von
We,;; wahrscheinlicher ist als bei geringen Scherspannungen und gleichzeitig eine kiirzere
Wirkdauer zum Aufbruch des Tropfens notwendig ist. Dies legt den Schluss nahe, dass eine
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hohe Scherintensitét bei kurzer Beanspruchungsdauer denselben Effekt hat, wie eine moderate
Scherintensitét bei langer Beanspruchungsdauer. Der Energieeintrag zur Scherung der dispersen
Phase kann im Wesentlichen durch drei unterschiedliche Scherarten erfolgen. Die verbreitetste
Art ist der Energieeintrag durch bewegte Teile, wie es bei Rotor-Stator-Systemen der Fall ist. Diese
Gerite weisen hohe Drehzahlen auf, sind kostengiinstig in der Investition und Instandhaltung
und haben zudem lange Standzeiten, weshalb sie in Labor und Industrie gleichermafen zu finden
sind. Sie sind batchweise als Zahnkranzdispergierer, beispielhaft in Abbildung 2.10 (b) dargestellt,
oder quasi-kontinuierlich als Kolloidmiihle, in Abbildung 2.10 (a), zu sehen, betreibbar. In einem
Riihrkessel kann die Homogenisierung auch durch spezielle Riihreranordnung, wie beispielsweise
tiber eine Homogenisierscheibe, erreicht werden. Somit ist auch die Kombination mehrerer
Verfahrensschritte, wie Mischen und Emulgieren, in einem Apparat moglich. Die wesentlichen
Nachteile dieser Gerite sind die ungleichmaRige Verweilzeit der Partikel im Scherspalt und die
daraus resultierenden breiten PartikelgroRenverteilungen. Im Laborbereich bietet sich meist
als alternative Methode zum Energieeintrag die Behandlung mit Ultraschall an. Dabei wird
die Partikelzerkleinerung iiber Kavitation erzeugt. Dieses Verfahren ist seit der Entwicklung
der Durchstromungszelle, schematisch in Abbildung 2.10 (c) zu sehen, durch Behrend et al.
und Bechtel et al. auch kontinuierlich betreibbar [44—46]. Die Grenzen dieser Methoden liegen
allerdings bei der begrenzten Reichweite der Schallenergie, sodass diese Methode im industriellen
Bereich nicht anwendbar ist [47].

(c)

|
i
;
f

Abbildung 2.10.: Stromungsfithrung durch eine Kolloidmdiihle (a), einen Zahnkranzdispergierer
(b) und eine Durchstromungszelle (c) nach [47]

Als dritte Moglichkeit Scherenergie in ein System aus disperser und kontinuierlicher Phase ein-
zubringen, ist durch das Verfahren des Hochdruckhomogenisierens zu nennen. Dabei wird {iber
eine Hochdruckpumpe die Energie im System erhoht und iiber die Homogenisierdiise ans Sys-
tem {ibertragen. Die Zerkleinerung der Partikel basiert auf der Druckentspannung am Ende der
Homogenisierdiise, wobei zwischen den beiden Diisenarten Radialdiffusoren und Gegenstrahldi-
spergatoren zu unterscheiden ist. Radialdiffusoren zwingen das Fluid durch einen engen Spalt und
konnen dabei unterschiedliche Geometrien hinsichtlich Ventilsitz und Ventilstempel aufweisen.
Beispiele hierfiir sind Flachdiisen, Zackendiisen oder Lochblenden. Bei Gegenstrahldispergato-
ren, wie Strahldispergator und Microfluidizer, treffen mindestens zwei Fluidstrémungen unter
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hohem Druck aufeinander. Dies kann auch als Kombination mit zwei Lochblenden erfolgen. Ho-
mogenisatoren haben den wesentlichen Vorteil einer kontinuierlichen Betriebsweise, sowie eines
gleichmaRigen Energieeintrags ins System. Daraus resultieren enge Partikel- bzw. Tropfengro-
Renverteilungen und somit ein homogenes Partikelsystem. Ein Uberblick {iber hiufig eingesetzte

Diisengeometrien ist in Abbildung 2.11 dargestellt.

@ < (b) © _rh
7 g// £ VA | Vo
A= VN N . VN
<Y 77 N i ZAM 77\
o ,
|§ oAV R
\ N AV

Messerkantendise

(f)
ey
A /
7 N | N
NUNRONN T NN ;
N | V¥
N\ N\ '&/

Strahldispergator Microfluidizer Blende

Abbildung 2.11.: Stromungsfithrung durch eine Flachdiise (a), eine Zackendiise (b), eine Mes-
serkantdiise (c), einen Strahldispergator (d), einen Microfluidizer (e) und eine
Lochblende (f) nach [47]

Die Auswirkung der Scherbeanspruchung durch Homogenisierung zeigen Innings et al. am Beispiel
der Verformung von Fluidtropfen [48]. Die Zerkleinerung von Reis-Stérke-Agglomeraten konnten

Guraya et al. durch Einsatz eines Microfluidizers nachweisen [49].

2.2.2. Partikelmesstechnik

Die Partikelgrofde und deren Verteilungsbreite sind in vielen Bereichen der Verfahrenstechnik
entscheidend fiir die Prozesseffizienz, bzw. fiir die finalen Produkteigenschaften. Dabei hat die
Partikelgrof3enverteilung eines Produktes sowohl Einfluss auf die spitere Anwendbarkeit, als
auch auf die Verarbeitungsweise wéihrend der Herstellung des Produktes. Bei Dispersionsfarben
ist beispielsweise die PartikelgroRenverteilung entscheidend fiir die Deckkraft und den Farbton
der Farbe, wihrend im Lebensmittelbereich die Partikelgrofie einen wesentlichen Einfluss auf
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das Aussehen eines Lebensmittels und dessen Haptik hat. Im pharmazeutischen Bereich ist die
Partikelgrofde des Wirkstoffes beispielsweise bestimmend fiir dessen Wirkgeschwindigkeit und
Loslichkeit. Hierbei spielt besonders die spezifische Oberflache, die im direkten Zusammenhang
mit der Partikelgroe steht, eine entscheidende Rolle beziiglich des Instantisierungsverhaltens
bei der Losung des Produktes in Wasser.

Hinsichtlich der Produktformulierung beeinflusst die Partikelgro3enverteilung maf3geblich die
Rieselfdhigkeit, das Sedimentationsverhalten und die Haftmechanismen eines Partikelsystems. Der
Verarbeitungs- und Aufarbeitungsprozess selbst beeinflusst ebenfalls die Partikelgroenverteilung.
Es kann dabei zu deutlichen Anderungen in der Verteilungsbreite und Verteilungsdichte kommen,
sodass auch die Eigenschaften des Partikelsystems sich d&ndern kénnen. Aus diesen Griinden ist die
Partikelmesstechnik ein essenzielles Werkzeug in der Verfahrenstechnik, um Materialeigenschaften
und prozessbedingte Einwirkungen zu erfassen und zu beurteilen. Eine Partikelgrof3enverteilung
umfasst die Gesamtmenge der Partikel und betrachtet diese nach Grolde sortiert, wobei den
jeweiligen Partikelgrofen die entsprechenden Mengenanteile zugeordnet sind. Zur graphischen
Darstellung ist die Partikelgrof3e x in Abhingigkeit der Mengenanteile Q aufgetragen. Dabei
sind grundsatzlich zwei Auftragungsformen zu unterscheiden. Im Fall der Summenverteilung
Q,(x;) sind die Mengenanteile, welche unter einer bestimmten Partikelgro3e x; liegen als Teil

der Gesamtmenge aufgetragen. Es ergibt sich der Zusammenhang

Teilmenge x,... bis x;
Q(x) = £ T

Gesamtmenge X i, bis Xy

2.4

Diese Art der Verteilung gibt an, wie viele Partikel der Gesamtmenge kleiner als eine Referenzpar-
tikelgrofRe x; sind. Ist hingegen die Teilmenge innerhalb eines bestimmten Grof3enintervalls auf
die Intervallbreite bezogen, liegt eine Dichtenverteilung g, (x;) vor. Diese bildet die Ableitung der
Summenverteilung und zeigt die Haufigkeit eine Partikelfraktion innerhalb der Gesamtmenge.
Die Dichteverteilung wird beschrieben als

Teilmenge x;_; bis x;

qr(x;) = (2.5)

Gesamtmenge - Intervallbreite

In Abbildung 2.12 sind eine Summenfunktion und die zugehorige Verteilungsdichtefunktion
dargestellt. Per Definition gilt fiir beide Funktionen Q,, bzw. g, von x < x,,;, = 0, wéhrend fiir
die Summenfunktion Q,.(x > x,,4,) = 1 und fiir die Verteilungsdichtenfunktion q,(x > x,,,,) =0
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gilt. Der Wendepunkt der Summenverteilung Q, markiert gleichzeitig das Maximum der Vertei-
lungsdichte g, und zeigt somit die Partikelfraktion, welche am haufigsten in der Gesamtmenge
vorkommt. Dieser Wert kann als Modalwert x,, zur Charakterisierung der gesamten Verteilung
in Kombination mit der Verteilungsbreite x,,,, — X;,;, dienen. Ein weiterer typischer Wert zur
Charakterisierung eines Partikelkollektivs ist der Medianwert x5q, welcher angibt, dass 50 % der
Partikel kleiner sind als die angegebene Partikelgrof3e. Zur Charakterisierung der Verteilungsbreite

kann der Span-Wert angegeben werden, welcher sich wie folgt berechnet:

Q,(x)
(a) o]
Aer {

0,51

0,0

(b) o0

Abbildung 2.12.: Summenverteilung Q,(x;) (a) und die zugehorige Verteilungsdichtenfunktion
q,(x;) (b) mit Kennzeichnung wichtiger Parameter [50]

(x99 — x10)

Xs50

Span = (2.6)

Die mittlere Partikelgrof3e X, beriicksichtigt die zugehorigen Mengenanteile % der jeweiligen
ges

PartikelgrofSe in Bezug auf die Gesamtmenge und berechnet sich wie folgt:
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Dieser Wert liegt im Beispiel von Abbildung 2.12 zwischen dem Modalwert und dem Medianwert.
Bisher wurde die allgemeine Form der Summenverteilung und der Dichteverteilung beschrieben.
Hinsichtlich des angewendeten Messverfahrens unterscheiden sich diese Verteilungen anhand ihrer
Indizierung. Der Index r bezeichnet fiir beide Verteilungsformen die zugrundeliegende Mengenart,
charakterisiert durch das Messverfahren. Der Index r = 0 bezeichnet die Anzahlverteilung. Diese
findet Anwendung bei Z&hlverfahren, wie beispielsweise im Falle des Coulter-Counter-Verfahrens.
Der Index r = 2 bezeichnet die Flachenverteilung und bezieht sich auf die Projektionsfldche der
Partikel, sodass diese Verteilungsart bei der Analyse mit bildgebenden Verfahren resultiert. In der
Partikelmesstechnik spielt die Volumen- oder Massenverteilung mit dem Index r = 3 ebenfalls
eine sehr wichtige Rolle und wird hauptséichlich bei gravimetrischen Verfahren, wie Siebung oder
Sinkgeschwindigkeit, erhalten. Zur Bestimmung der Partikelgrof3enverteilung steht eine Vielzahl
an Analysenverfahren zur Verfiigung, welche sich in der Art der Messmethodik unterscheiden

und grob in

¢ Siebverfahren

¢ Sedimentationsverfahren

Optische Verfahren

Analyseverfahren fiir Partikelgrofen im Nanometerbereich

Staubmesstechnik

Oberflachenverfahren

einteilen lassen [50, 51].

In dieser Arbeit liegt der Fokus auf den Sedimentationsverfahren und der Bestimmung der Par-
tikelgrof3e iiber die Sedimentation im Zentrifugalfeld. Dieses Messverfahren ist gut geeignet
fiir anorganische Partikel, welche bereits in einem Fluid dispergiert sind und eine moglichst
hohe Dichtedifferenz zwischen Partikel und Fluid aufweisen. Als Analysegerit kam dabei eine
Scheibenzentrifuge zum Einsatz, welche die Partikelgrof3e indirekt iiber die Sedimentationsge-
schwindigkeit bestimmt. Die Partikel sedimentieren in einem definierten Fluid innerhalb einer
rotierenden, vertikal orientierten Scheibe. An deren duerem Ende befindet sich ein Laser, dessen

Intensitat auf der gegeniiberliegenden Seite detektiert wird. Dieser erkennt, sobald ein Partikel
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den Laserstrahl abschwécht und tiber die Koppelung von Intensitdtsverlauf und Messzeit, kann

nach Kalibrierung durch einen Partikelstandard, die Berechnung der Partikelgrée nach

18- R
\J F ot (2.8)
(Pp—pPF) tsea  Ro

erfolgen. Die Partikelgrof3e ist dabei von der Sedimentationszeit des Partikels tg.4, der Dichtedif-
ferenz zwischen Partikel p,, und Fluid pp, der Viskositét des Fluides ng, sowie dem Verhéltnis
aus radialer Position des Detektors R; und der Probenaufgabe R, abhéngig. Der Nachteil dieser
Analysenmethode liegt in der sich d&ndernden Feststoffdichte begriindet. Die in dieser Arbeit
betrachteten Bakterienzellen bilden Exopolysaccharide aus, die sich als gelartige Schicht um die
Zellen legen. Durch eine Scherung der Zellen kann diese Schicht von der Zelloberfldche entfernt
werden, weshalb sich die relative Dichte der Zelle erhoht. Dies hat zur Folge, dass die Zellen trotz
eher kleinerer Partikelgrof3e schneller sedimentieren als zuvor, weshalb die Partikelgro3enanalyse
die Partikel grof3er darstellt, als sie tatsdchlich sind. Aus diesem Grund wird im Rahmen dieser

Arbeit die Partikelgrofde als ,,scheinbare PartikelgroRe” betrachtet.

2.3. Grundlagen der Sedimentation

2.3.1. Sedimentation im Erdschwerefeld

Ein einzelnes Partikel erfahrt in einem ruhenden Fluid eine Auftriebskraft F,, welche der Ge-
wichtskraft des Partikels F; entgegenwirkt. Im Falle eines Kréftegleichgewichts zwischen F; und
F, bleibt das Partikel in seiner Position und befindet sich im Schwebezustand. Ist die Gewichtskraft
F grolder als der Auftrieb F,, bewegt sich das Partikel in Richtung des Erdschwerefeldes g. Das
Partikel sedimentiert.

Ist im Vergleich der Auftrieb des Partikels grof3er als seine Gewichtskraft bewegt sich das Par-
tikel in entgegengesetzter Richtung des Erdschwerefelds und rahmt auf. In beiden Fillen des
Ungleichgewichts von F; und F, induziert die Bewegung des Partikels die Widerstandskraft F,
welche der Bewegungsrichtung des Partikels entgegengerichtet ist. Abbildung 2.13 veranschau-
licht die Wechselwirkung der drei ausschlaggebenden Krifte auf das Partikel am Beispiel einer

sedimentierenden Kugel.

Fiir ein sedimentierendes, kugelférmiges Partikel in einem ruhenden Fluid gilt der Zusammen-
hang
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Abbildung 2.13.: Kriftegleichgewicht eines sedimentierenden, kugelférmigen Partikels im Erd-

schwerefeld

FG:FA+FW' (2.9)

Das Produkt aus Partikelvolumen Vp, in diesem Fall als Kugelvolumen Vi und Erdbeschleunigung
g geht sowohl in die Berechnung der Gewichtskraft

Fo=Vg-px-& (2.10)

als auch in die Berechnung der Auftriebskraft

FA:VK'pF'g (2.11)

ein. Der Unterschied zwischen den beiden Kréften ist die beeinflussende Dichte. Wéahrend die
Gewichtskraft durch die Partikeldichte pp, bzw. in diesem Fall py, beeinflusst wird, ist fiir den
Auftrieb die Fluiddichte py entscheidend. Da fiir eine Sedimentation die Gewichtskraft grof3er
sein muss als der Auftrieb gilt gemaf Gleichung 2.10 und 2.11

Px > Pr (2.12)
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Die aus der Bewegung des Partikels resultierende Widerstandskraft Fy, berechnet sich nach

Fy = pz—F ey Vi A (2.13)

Zusétzlich zur Fluiddichte pj, der Sinkgeschwindigkeit des Partikels nach Stokes vg; und der
angestromten Querschnittsfliche des Partikels A, wird die Widerstandskraft durch den dimen-
sionslosen Widerstandsbeiwert c,, bestimmt. Dieser ermoglicht die Bertiicksichtigung des Stro-
mungswiderstand des Partikels, welcher durch die geometrischen Partikeleigenschaften, wie Form,
Oberflachenrauigkeit, etc., und die Art der Umstromung des Partikels durch das Fluid bestimmt
ist. Abbildung 2.14 zeigt den Einfluss von Partikelform, Rauheit und Umstrémungsbedingungen
auf den c,,-Wert am Beispiel eines umstrémten Zylinders, einer umstromten Kugel und einer
umstromten Scheibe.

laminare turbulente
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Abbildung 2.14.: Einfluss der Oberflichenrauigkeit und der Reynoldszahl der Partikelumstromung
auf den cy,-Wert eines umstromten Zylinders, einer umstromten Kugel und einer
umstromten Scheibe [52]

Kiirten et. al. stellten fiir eine Kugel mit glatter Oberfldche mehrere Ndherungsgleichungen fiir die
Berechnung des cy, - Wertes in Abhingigkeit der Reynoldszahl im Bereich von Re ~ 0 bis Re = 10°
auf [53]. Die Reynoldszahl
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Re= —— (2.14)

bezieht das Produkt aus Partikelgeschwindigkeit v und Durchmesser d der angestrémten Flache
auf die kinematische Viskositit v des Fluids. Sie setzt somit die Tragheitskrafte der Stromung, die
sich auf das Partikel auswirken mit den Zahigkeitskriften des Fluids in Relation. Die Reynolds-
Zahl gibt zudem Aufschluss iiber die vorhandenen Stromungsbedingungen. In Abhéngigkeit der
betrachteten Durchstromungsgeometrie ist zu unterschieden, ob eine laminare Schichtenstrémung

oder eine turbulente Wirbelstromung vorliegt.

Da es sich im Rahmen dieser Arbeit um wasserbasierte Fermentationsmedien handelt, wird zur
Abschétzung der zu erwartenden Reynoldszahl eine kinematische Viskositét in der Gréenordnung
von vz =1 -107°m? - s~ angenommen. Die Partikeldurchmesser der Bakterien belaufen sich auf
wenige nm, siehe 3.1, sodass fiir den Partikeldurchmesser ein maximaler Wert vond =1 - 10° m
erwartbar ist. Als Grundlage dient die Annahme, dass es sich um kugelférmige Partikel handelt.
Aufgrund der geringen Dichtedifferenz zwischen Bakterien und Fermentationsmedium sind fiir
die Sinkgeschwindigkeit vg; Werte bis maximal v = 1 - 103ms™! zu erwarten. Somit sind
Reynoldszahlen bis maximal Re = 0,01 zu betrachten, weshalb nach Kiirten bei Reynoldszahlen

Re < 0,2 der Zusammenhang

24

= Re (2.15)

w

gilt. In Kombination mit den Gleichungen 2.9, 2.10 und 2.14 ergibt sich die Sinkgeschwindigkeit
einer Kugel, mit dem Durchmesser d und glatter Oberfldche, nach Stokes zu

— .d?.
ver = (Px —PF) g 2.16)
18 * T’F

Im Vergleich zu den bisherigen Gleichungen wird die kinematische Viskositdt v durch die dy-
namische Viskositit des Fluids 1y und die Dichte py ersetzt. Gleichung 2.16 zeigt, dass die
Sinkgeschwindigkeit proportional zum Quadrat der Grof3e des sedimentierenden Partikels ist und
somit den grofSten Einfluss auf die Sedimentationsgeschwindigkeit des Partikels hat. Daher ist bei
Abweichungen zur Kugelform dem Partikel ein Aquivalentdurchmesser zugeordnet, welcher dem
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Durchmesser einer glatten Kugel gleicher Sinkgeschwindigkeit entspricht. Hierzu wird Gleichung

2.16 umgeformt zu

18-
dST = % —n *Vgr- (2.17)
(op—pr)- 8

Das Verhiltnis zwischen dem tatsichlichen Durchmesser und dem Aquivalentdurchmesser ergibt
sich iiber die Spharizitat ¥, welche Stiel$ als Verhiltnis der Oberfldche einer volumengleichen
Kugel zur tatsachlichen Partikeloberflache [50]

_ Oberfliche der volumengleichen Kugel d‘% T Oy (2.18)
B tatséichliche Partikeloberfléiche S dg ’

beschreibt. Wie Gleichung 2.18 zeigt, kann die Sphérizitat ¥ auch als quadratisches Verhéltnis aus
dem Durchmesser der volumengleichen Kugel d; und dem Durchmesser der oberfldchengleichen
Kugel dg ausgedriickt werden. Dabei gilt

306-V,
dy = P (2.19)
T
und
0
ds =\ =, (2.20)
T

wobei Vp das tatséchliche Partikelvolumen und Sp die tatséchliche Partikeloberfldche représentie-
ren.

Als weiterer Einflussfaktor auf die Sinkgeschwindigkeit eines Partikels ist laut Gleichung 2.16
das Verhéltnis aus Dichtedifferenz von Partikel und Fluid zur dynamischen Viskositit des Fluids
zu betrachten. Bei konstant angenommener Partikeldichte kann fiir newtonsche Fluide durch

eine Erhohung der Temperatur ein Absinken der Fluiddichte und -viskositédt erzwungen werden,
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sodass die Sinkgeschwindigkeit des Partikels ansteigt. Durch Absenken der Fluidtemperatur resul-
tiert der gegenteilige Effekt. Eine weitere Moglichkeit zur Steigerung der Sinkgeschwindigkeit
eines Partikels ist laut Gleichung 2.16 die Erhohung der auf ihn wirkenden Beschleunigung. Dies
geschieht bei der Sedimentation im Zentrifugalfeld, da durch die schnell rotierenden Zentrifugen
eine deutlich héhere Beschleunigung im Vergleich zur Erdbeschleunigung realisierbar ist.

2.3.2. Sedimentation von konzentrierten Suspensionen

Die in Kapitel 2.3.1 erlauterten Grundlagen der Sedimentation beziehen sich auf ein kugelférmiges
Einzelpartikel und kénnen in erster Ndherung auch auf kugelformige Partikel in stark verdiinnten
Suspensionen angewandt werden. Da die Abstédnde zwischen den Partikeln in diesem Fall sehr
grofd sind, hat die durch das sedimentierende Partikel verdrangte Fluidmenge keine Auswirkung
auf die Sedimentation eines benachbarten Partikels.

Der Fall eines sedimentierenden Einzelpartikels und geringen Partikelkonzentrationen ist aller-
dings eine Ausnahme und daher hauptséchlich im wissenschaftlichen Kontext diskutiert. Bei der
Betrachtung von realen, industriellen Prozessen liegen meist deutlich héhere Partikelkonzentra-
tionen in Suspensionen vor, sodass es hierbei zur gegenseitigen Beeinflussung der Partikel beim
Sedimentieren kommen kann. Zudem weicht die Partikelform héufig von der Kugelgeometrie ab
und die Partikelgréf3e und Form der einzelnen Partikel innerhalb eines Partikelkollektivs sind meist
inhomogen. Wihrend der Einfluss der Partikelform durch den Aquivalentdurchmesser, also den
angestromten Durchmesser, berticksichtigt wird, sind die Partikelkonzentration und der Einfluss
der PartikelgrofSenverteilung ebenfalls zu betrachten.

Im Vergleich zu gering konzentrierten Suspensionen verringern sich die Abstdnde zwischen den
einzelnen Partikeln mit zunehmender Partikelkonzentration deutlich. Durch lokale Konzentrations-
unterschiede konnen sich in Bereichen hoher Partikelkonzentration Cluster bilden, die aufgrund
eines geringeren Sedimentationswiderstandes, bzw. einer integral héheren Partikelgrof3e, schnel-
ler sedimentieren als ein Einzelpartikel nach Stokes. Bei einer solchen gegenseitigen Beeinflussung
der Partikel, liegt die sogenannte Schwarmsedimentation vor. Nimmt die Partikelkonzentration
weiter zu, reduziert sich die Sedimentationsgeschwindigkeit wieder und kann deutlich unter die
Sedimentationsgeschwindigkeit eines Einzelkorns nach Stokes absinken. Dieses Verhalten nennt
sich Zonensedimentation.

Gleil3 zeigt diesen Zusammenhang zwischen Partikelkonzentration und dem Verhéltnis der tatsich-
lichen Sinkgeschwindigkeit zur theoretischen Sinkgeschwindigkeit nach Stokes [54]. In Abbildung
2.15 sind die verschiedenen Zonen als Zusammenstellung der Arbeiten von Kaye, Bhatty und
Johne dargestellt [55-57].
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Abbildung 2.15.: Einfluss der Feststoffkonzentration einer Suspension auf die nach Stokes nor-
mierte Sinkgeschwindigkeit [54]

Im Bereich der Einzelkornsedimentation sedimentieren die Partikel vorrangig in Abhéngigkeit
ihrer eigenen Grof3e. Mit zunehmender Partikelkonzentration geht diese in die Schwarmsedimen-
tation iiber. Einzelpartikel agglomerieren zu Partikelclustern und sedimentieren nicht mehr in
Abhéngigkeit ihrer eigenen Grolde, sondern der Cluster-Grofse. Damit ergibt sich eine erhéhte Sink-
geschwindigkeit. Gleichzeitig sedimentieren Cluster unterschiedlicher Grof3e auch unterschiedlich
schnell. Ein Cluster verhalt sich sinngemal} wie ein Einzelkorn. Erhoht sich die Partikelkonzen-
tration weiter, tritt die Schwarmsedimentation ein. Hier konnen Partikel ebenfalls Clustern, sie
miissen es allerdings nichts zwangslaufig. Die Abstdnde zwischen benachbarten Partikeln nimmt
deutlich ab und sedimentierende Partikel beeinflussen sich durch die Wechselwirkung mit dem
umgebenden Fluid gegenseitig. Daher ist in diesem Fall eine klare Sedimentationsfront zu erken-
nen. Partikel sedimentieren folglich nicht mehr nach ihrer oder der Cluster-Grof3e, sondern in
Abhéngigkeit des gesamten Kollektivs.

Ab welcher Konzentration, welche der beiden Sedimentationsarten vorliegt, ist sowohl von den
Wechselwirkungen der Partikel untereinander, als auch von den Massekréften durch die Zentrifu-
gation abhingig [51]. Nach Beiser begiinstigt ein schwécheres Zentrifugalfeld bei sehr hohen
Partikelkonzentrationen die Zonensedimentation, wihrend hohe Massenkrifte und geringere
Konzentrationen die Schwarmsedimentation begiinstigen [58].

Ein sehr gelaufiger Ansatz zur Beriicksichtigung der Partikelkonzentration bei der Sedimentations-
geschwindigkeit kugelférmiger Partikel ist ein auf experimentellen Studien basierender Ansatz
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von Richardson und Zaki [59]. Wie Gleichung 2.21 zeigt, handelt es dabei um einen Potenzansatz,

welcher die Sedimentation des Trennspiegels eines monodispersen Partikelkollektivs iiber

v =vgr - (1— ) (2.21)

beschreibt. Die Sinkgeschwindigkeit v ergibt sich dabei aus der Sinkgeschwindigkeit eines Einzel-
partikels nach Stokes vgy, der Feststoffkonzentration ¢p und dem empirisch ermittelten Parameter
ngyz, welcher bei Reynoldszahlen von Re < 0, 2 einen Wert ng, = 4,65 einnimmt. Somit reduziert
sich die Sinkgeschwindigkeit nach Stokes zunehmend, je hoher die Partikelkonzentration der
Suspension vorliegt. Da Feststoffpartikel auch einen Einfluss auf die Flief3eigenschaften eines
Fluids haben, erweiterten Ekdawi und Hunter [60] den Ansatz von Richardson und Zaki unter
der Annahme von lokalen Dichte- und Viskositdtsdnderungen aufgrund der Partikelkonzentration

folgendermafen:

v =g (1= )% (1 qb"b Y P (2.22)

@ max bezeichnet die maximale Packungsdichte der Partikel bei gegebener Konzentration und der
Exponent wird durch die intrinsische Viskositét 1); erweitert, welche bei kugelférmigen Partikeln
einen Wert von 2,5 annimmt.

2.3.3. Sedimentation im Zentrifugalfeld

Die auf ein kugelférmiges Partikel im Zentrifugalfeld wirkenden Krifte sind in Abbildung 2.16
dargestellt.

Analog zur Sedimentation im Erdschwerefeld ergibt sich die Sedimentationsgeschwindigkeit
eines Partikels im Zentrifugalfeld aus dem Kréftegleichgewicht zwischen der Auftriebskraft des
Partikels F,, der Widerstandskraft Fy, und der Gewichtskraft des Partikels im Zentrifugalfeld F.
Die Gewichtskraft des Partikels muss im Vergleich zum Erdschwerefeld um die Schleuderziffer C

erweitert werden. Die Schleuderziffer
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Abbildung 2.16.: Kraftegleichgewicht eines sedimentierenden, kugelformigen Partikels im Zentri-
fugalfeld

(2.23)

beschreibt das Verhaltnis zwischen Zentrifugal- und Erdbeschleunigung. Sie hangt im Wesentlichen

von der Winkelgeschwindigkeit w ab, welche tiber

w=2-7T-n (2.24)

mit der Drehzahl n der Zentrifuge verkniipft ist. Der Radius r gibt den Abstand zur Rotationsachse
der Zentrifuge wieder. Dadurch ist die Schleuderziffer ortsabhéngig und steigt, je weiter das
Partikel sich von der Rotationsachse entfernt. Im Zentrifugalfeld dndert sich Gleichung 2.16 somit
zu

L ox—pp)-x*-C-g
0 18- )

(2.25)

Zentrifugen lassen sich anhand ihrer Bauart und damit auch Sedimentationsrichtung unterschei-

den. Wahrend Partikel in der Vertikalzentrifuge horizontal in Richtung des Zentrifugengehauses
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beschleunigt werden, ist die Sedimentationsrichtung in Horizontalzentrifugen vertikal ausgerich-
tet. Vertikalzentrifugen kommen in der Regel bei der filtrierenden Zentrifugation zum Einsatz,
wohingegen Horizontalzentrifugen im industriellen Umfeld deutlich weiter verbreitet sind. Dies
liegt vor allem an der guten Zugénglichkeit des Verfahrensraums, sowie den weiteren Maschinen-
teilen. Zudem ist eine Entleerung des Feststoffes im Vergleich zur Vertikalzentrifuge, bei welcher
sie iiber Kopf erfolgt, deutlich praktikabler [61]. Die Zentrifugalbeschleunigung ist in der Regel
um ein Vielfaches groRer als die Erdbeschleunigung mit C > 100, sodass bei kleinen Partikeln der
Einfluss der Sedimentation in vertikaler Richtung durch die Erdbeschleunigung vernachléssigbar

ist.

2.3.4. Sedimentbildung im Zentrifugalfeld

Die Struktur und Packungsdichte eines im Zentrifugalfeld gebildeten Sediments ist hauptséchlich
von partikuldren Eigenschaften wie Partikelgro3e, Partikelform, sowie interpartikuldrer Wechsel-
wirkungen abhéngig. Die maximale Sedimenthohe ergibt sich dabei aus der Partikelkonzentration
in der Suspension und der Porositit des Sediments bei festen Randbedingungen. Die Sedimentho-
he von inkompressiblen Partikelschichten oder Partikeln ist in der Theorie unabhéngig von den
Parametern wie Beschleunigung oder dufSerer Krafteinwirkung. In der Realitét bildet der Grof3-
teil aller Partikelsysteme mehr oder minder kompressible Haufwerke aus. Vor allem organische
Partikel neigen zur Ausbildung eines kompressiblen Sediments, sodass eine hohere Zentrifugal-
beschleunigung oder auch ein erhohter Pressdruck auf das Partikelsediment maf3geblich zur
Sedimenthoéhe und -struktur des Haufwerks beitragen. Mogliche Ursachen fiir die Ausbildung

eines kompressiblen Sediments sind in Abbildung 2.17 zusammengefasst.

Abbildung 2.17 (a) demonstriert dabei die Umlagerung von Partikeln, also eine Neuanordnung
des Partikelhaufwerks, die aufgrund einer Druckerh6hung resultieren. AuRerdem koénnen die
Wechselwirkungen zwischen den Partikeln verdndert, eine Partikelverformung durch deren elasti-
sche Eigenschaften, sowie die Materialfestigkeit der Partikel iiberschritten werden. Die genannten
Mechanismen héingen stark von den Partikeleigenschaften, sowie den Eigenschaften des Kollektivs
im Zusammenspiel ab. Wahrend Materialeigenschaften wie Elastizitdt und Materialfestigkeit vor
allem die Verformung der Partikel beeinflusst, sind Oberflichenladungen und Wechselwirkungen
zu chemischen Komponenten an der Oberfldche benachbarter Partikel ebenfalls ein entscheiden-
der Grund fiir Anderungen in der Haufwerksstruktur bei erhohter Krafteinwirkung.

Um das kompressible Verhalten eines Sediments beschreiben zu konnen, wird der auf das Sedi-
ment wirkende Feststoffgeriistdruck betrachtet. In der Literatur existiert bereits eine Vielzahl an
Modellen, welche die Anpassung experimenteller Daten fiir den Feststoffgeriistdruck als Funktion

der Feststoffkonzentration thematisieren [63-67].
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Abbildung 2.17.: Mégliche Ursachen fiir kompressibles Verhalten eines Sediments [62]

Auf den Boden der Zentrifuge wirken zwei unterschiedliche Driicke. Zum einen der Druck durch
die hydrostatische Fliissigkeitssdule, sowie der Feststoffgeriistdruck. Im Allgemeinen berechnet
sich der hydrostatische Druck p;, iiber

pPhn=pPot+tpr-g-h (2.26)

mit dem Umgebungsdruck p,, der Fliissigkeitsdichte pp, der Erdbeschleunigung g und der
Fiillhohe des Fluids h. Im Zentrifugalfeld wird Gleichung 2.26 mit der Schleuderziffer C erweitert.
Durch die Ortsabhéngigkeit der Schleuderziffer C ist die Integration

w>-g ™
P=Dpo+pPr- J r-dr (2.27)
g R

von r innerhalb der Grenzen R und rj; notwendig. Abbildung 2.18 zeigt schematisch die ein-

zelnen Positionen der sedimentierten Suspension im Zentrifugalfeld. R markiert den Abstand
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zwischen Rotorachse und Kiivettenboden, wéhrend r); den Abstand des Fliissigkeitsmeniskus
zur Rotationsachse der Zentrifuge wiedergibt. r, stellt den Abstand zwischen Rotorachse und
Sedimentoberfldche dar, wéhrend p, den Umgebungsdruck angibt.

|
Rotationsachse I c

der Zentrifuge

o
Po Uberstand ‘Sediment
]

Abbildung 2.18.: Ortsabhéngigkeit von r in der horizontalen Analysenzentrifuge LUMiSizer

Nach Integration und Vereinfachung berechnet sich der hydrostatische Druck am Boden pz nach
Stahl [61] zu

2
w
Pp=Po+pPr (rg—ry)- (2.28)

Wiahrend sich die Fliissigkeitssdule am Boden abstiitzt, wirkt auf das Sediment an unterschiedlichen
Hohen durch die dariiber liegenden Partikelschichten ein Feststoffgeriistdruck. Dieser ist abhédngig
vom Abstand zur Rotorachse, der Dichtedifferenz zwischen Fluid und Partikeln, sowie dem
Feststoffvolumenanteil ¢. Er lasst sich in einer definierten Schicht i im Sediment zu

psi = (ps—pr)- ¢; - > (R*—R?). (2.29)

berechnen [54, 68]. Anhand der Gleichung wird deutlich, dass der Feststoffgeriistdruck in einer
Schicht im Laufe der Kompression weiter zunimmt, da bei sonst gleichen Parametern der Feststoff-
volumenanteil zunimmt. Daraus ergibt sich fiir die Kompression des Sediments ein exponentielles

Verhalten.

2.3.5. Funktionsprinzip des Tellerseparators

Tellerseparatoren gehoren zu den Vollmantelzentrifugen und trennen eine, oder mehrere disperse
Phasen von der kontinuierlichen Phase. Dabei beruht das Trennprinzip auf der Dichtedifferenz

zwischen disperser und kontinuierlicher Phase. Die Separation der dispersen Phase erfolgt im
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Inneren der Trommel, welche unter anderem als Vollmanteltrommel oder selbstentleerende Trom-
mel ausgefiihrt sein kann. Tellerseparatoren erreichen Schleuderziffern von etwa 20.000 x g und
damit wesentlich h6here Werte im Vergleich zu Dekantern oder Filterzentrifugen. Durch die hohe
Zentrifugalbeschleunigung in Verbindung mit gut prozessierbaren Feststoffkonzentrationen von
unter 10 % bildet der Tellerseparator mit selbstentleerender Trommel die idealen Voraussetzungen
zur Separation von biologischen Partikelsystemen [69, 70].

In der Trommel des Tellerseparators befindet sich ein Tellerstapel aus mehreren iibereinander
angeordneten Tellern, wie in Abbildung 2.19 (a) dargestellt. Die Abscheidung der Partikel im
Tellerseparator ldsst sich somit durch die Betrachtung eines Partikels zwischen zwei Tellern
beschreiben. In Abhéngigkeit der anliegenden Zentrifugalbeschleunigung und der individuel-
len Sinkgeschwindigkeit des Partikels, wird das Partikel an der Unterseite des oberen Tellers
abgebremst und entlang des Tellers nach auflen hin abgeschieden. Partikel mit zu geringer Sink-
geschwindigkeit erreichen die Unterseite des Tellers nicht und folgen der Fluidstrémung. Dadurch
gelangen diese Partikel in den Uberlauf der Zentrifuge. Abgeschiedene Partikel sammeln sich
als Sediment im Zentrifugenmantel und verlassen den Separator nach Erreichen des maximalen

Fiillgrades automatisiert oder manuell.

Abbildung 2.19.: Schematische Darstellung eines Tellerseparators (a) [71] und Partikelbewegung
zwischen zwei einzelnen Tellern (b) [72]

In Abbildung 2.19 (b) sind die auf ein Partikel zwischen zwei Tellern wirkenden Kréafte dargestellt.
Die Tellerabmessungen reichen von r; zu r, mit einem Tellerabstand von a. Ein Partikel an der
Position P ist um die Strecke y vom unteren Teller und um x von dufferen Rand des unteren
Tellers entfernt. Durch die Rotation des Separators mit der Kreisfrequenz w erfahrt das Partikel
zusatzlich zur gravitationsbedingten Geschwindigkeit v, eine Bewegung in y-Richtung. Diese ist
durch

2, 2

-(ry—x -sin®) - cos© (2.30)
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beschrieben. In x-Richtung erfahrt das Partikel eine Bewegung aufgrund der Fluidstrémung vom
dufleren Tellerrand ry zu r;. n reprasentiert die Anzahl an Zwischenrdumen zwischen zwei Tellern
und dementsprechend die Gesamttelleranzahl — 1. Der Separator wird mit dem Volumenstrom V
durchstromt. Somit flieBt durch jedes Tellerpaar der Volumenstrom % mit der durchschnittlichen
SNaT
berticksichtigt, wobei an der Telleroberfliche f(y) = O gilt. Damit kann die Bewegung des

Geschwindigkeit

. Das sich dabei ausbildende Strémungsprofil ist durch die Funktion f(y)

Partikels in x-Richtung iiber

dx _ % )= V)
dt 2-m-N-a-r ’ _Z-N-N-a-(rz—x-sin@)

(2.31)

ausgedriickt werden.

Die tatsédchliche Bewegung des Partikels ergibt sich somit aus den Gleichungen 2.30 und 2.31

zu

dy 2-m-n-a-v - w?

g . 2 1
-(ry—x-sin®“) - cos® - ——. (2.32)
dx q-8 2 F)

Nach Trennung der Variablen, Integration nach dx und Beriicksichtigung der Abhéngigkeit

sin®

=tan® (2.33)
cos®
resultiert der Zusammenhang
()-d 2-7t-N-a-vg-w2 r%’—ri3 (2.34)
fy)-dy = 3-V-g tan® '

Mit dem Mittelwert c,, des Stromungsprofils f (y) ergibt sich die dquivalente Klérflache fiir den
Abschnitt zwischen Telleranfang und Tellerende zu
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. 2. (43_ .3
%4 :2-n-N-a) (ry—r17)
2.y

2= (2.35)

o 3:v,-g-tan®
Durch Einbeziehen der Stoke “schen Sinkgeschwindigkeit resultiert fiir ein Partikel, das gerade

noch abgeschieden werden kann, der Durchmesser d; mit

18-1-V
dg=\|——. 2.36
s =1 S Ap-g (2.36)

Fiir die Ubertragung der Ergebnisse aus Laborexperimenten in den industriellen Mafstab, ist
die dquivalente Klarfliche aus dem Laborversuch mit dem Pilotapparat in Relation zu setzen.
Ein Modell zur Darstellung der dquivalenten Klarflache in Laborzentrifugen entwickelte Ambler
[72]. Dabei liegt die PartikelgréfRe zu Grunde, die zu 50 % bei einem Volumenstrom V und einer
Kreisfrequenz w unter der Annahme der Stokes‘schen Sinkgeschwindigkeit vg; abgeschieden

wird. Der funktionale Zusammenhang

V=2 vygp % (2.37)
beinhaltet dabei mit dem Faktor
V-w?-r,
yr=— (2.38)
8-S,

die geometrischen Faktoren des verwendeten Trennapparates. Die apparateabhédngigen Groen
sind dabei das Rotorvolumen V, der Bezugsradius r, und die Bezugsstrecke s,. Abbildung 2.19 (b)
zeigt die bedeutenden geometrischen Bezugsgrofen fiir die Bestimmung des Upscaling-Faktors
Y. eines Tellerseparators. Analog ergibt sich {iber die Abmessungen in Abbildung 2.18 fiir eine
Laborzentrifuge der Zusammenhang
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2
w-V
Liabor = —5,- (2.39)
2-g-ln

Im+7s

Beeinflussende Faktoren sind hierbei die geometrischen Grél3en r; und r,,, sowie das Fliissigkeits-
volumen V in der Messkiivette bzw. im Probengefal3. Die Sigma-Theorie ist auch als Ansatz der
dquivalenten Klérfldche bekannt und bezeichnet somit die Flache, welche ein Klarbecken unter
Einfluss der Erdbeschleunigung g fiir dieselbe Trennleistung benétigen wiirde. Mit diesem Ansatz
kann die Ubertragung von Ergebnissen iiber verschiedene Apparatetypen und GréRenmafRstibe
erfolgen. Diese Ergebnisiibertragung erfolgt iiber den Vergleich des Quotienten aus Volumenstrom
V und dquivalenter Klirfliche 3. Ahnliche Trennergebnisse der zu vergleichenden Apparate sind

zu erwarten, wenn gilt:

Wb h (2.40)
SRy .

Diesen Vergleichsansatz hat Svarovsky [73] um einen Korrekturfaktor vg, erweitert, welcher

Abweichungen von idealen Separationsverhalten verschiedener Apparate beriicksichtigt

V V. v
LI 2 _— =—1 (2.41)
Vsy1-21  Vsyz ' L2 Vsyn * Ln

Laut Mannweiler ist der Faktor v durch konstruktiv bedingte Inhomogenitdten im Strémungsbild,
sowie Resuspendierung bereits abgeschiedener Partikel begriindet [ 74] . Boychyen et al. geben
fiir Laborzentrifugen v = 1 an und einen Bereich von v = 0,4 bis v = 0,9 bei Prozesszentrifugen .
Ein vergleichbarer Ansatz zur Sigma-Theorie beschreibt Wakeman [75], indem er das Produkt

von Volumen und Schleuderziffer der Zentrifuge in Relation zum Volumenstrom setzt:

-G %G _ VG (2.42)
7 7 T )

Je hoher dabei der Wert des Quotienten, desto leistungsfahiger ist der Trennapparat, was sich bei

der Sigma-Theorie genau umgekehrt verhalt.
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2.4. Grundlagen der Filtration

Neben der Zentrifugation ist die Filtration eine wesentliche Grundoperation der Fest-Fliissig-
Trennung. Hierbei erfolgt die eigentliche Trennung nicht aufgrund des Dichteunterschieds von
Fluid und Feststoff, sondern mittels eines Filtermediums, welches das Fluid passiert, wahrend die
Partikel auf diesem verbleiben. Die treibende Kraft bei der Filtration kann verschiedene Urspriinge
haben, wobei eine Druckdifferenz zwischen Suspensionsoberseite und Kuchenunterseite anliegt.
Dieser Differenzdruck resultiert durch einen Uberdruck oberhalb der Suspension, z.B. durch
auflastenden Gasdruck, einen pneumatischen Stempel oder Pumpendruck, einen Unterdruck
an der Unterseite des Filtermediums, beispielsweise durch eine Vakuumpumpe, oder durch die
Zentrifugalbeschleunigung, z.B. bei der filtrierenden Zentrifugation [76].

Die Filtration als Grundoperation kann in zwei wesentliche Bereiche unterteilt werden, die Tiefen-
filtration und die Oberflachenfiltration. Die beiden Filtrationstypen unterscheiden sich durch das
Trennprinzip des Filtermediums. Die Tiefenfiltration separiert Partikel im um- und nm-Bereich
aus gering konzentrierten Suspensionen mit einem dreidimensionalen Geflecht aus Poren, welche
die Partikelgrof3e der abzutrennenden Partikel deutlich {iberschreiten. Die Partikel verbleiben
aufgrund von Wechselwirkungen mit dem Filtermedium, wie Oberflicheneigenschaften, GrofSen-
ausschluss oder Tragheit in den Poren. Die Wirkmechanismen sind dabei sehr unterschiedlich.
Die Riickhaltung der Partikel kann beispielsweise iiber elektrostatische Wechselwirkungen des
Partikels mit dem Filtermedium erzeugt, oder durch die mechanische Einlagerung in Ausstiilpun-
gen des Gewebes erfolgen. Das Filtermedium selbst kann aus einer dispersen Partikelschicht, wie
Sand, Kies, Aktivkohle oder Kieselgur aufgebaut sein oder aus vorgefertigten Filterelementen aus
Fasermaterialien, wie Zellulose, Kohlenstoff, Polymeren oder Metall bestehen. Die Auswahl des
geeigneten Tiefenfiltergewebes wird dabei ausschlaggebend von der Wechselwirkung zwischen
Partikel und Medium, sowie den Anforderungen des Prozesses an Medienstabilitédt hinsichtlich
Temperatur und chemischer Bestédndigkeit, bestimmt.

Die Oberflachenfiltration umfasst ihrerseits die drei Bereiche Kuchenfiltration, Siebfiltration und
Cross-Flow-Filtration. Im Gegensatz zur Tiefenfiltration findet die Abtrennung der Partikel bei
allen Oberflachenfiltrationen nicht im Filtermedium, sondern auf dessen Oberflache statt. Dies ist
durch den grundlegend unterschiedlichen Aufbau des Filtermediums begriindet. Im Vergleich
zu Tiefenfiltern sind Filtermedien fiir die kuchenbildende Filtration d{inner aufgebaut. Auch sie
konnen aus mehreren Schichten aufgebaut sein, wie beispielsweise eine filtrierende und eine
stiitzende Struktur. Die Eigenschaften der Medien und dessen Wechselwirkung mit den Partikeln
sind dabei hauptsédchlich durch die Webart, die Fadenanzahl und die Maschenweite bestimmt.
Bei der Siebfiltration dient das Gewebe als Sieb und Partikel, welche eine bestimmte Partikelgré3e
tiberschreiten, werden zuriickgehalten, wahrend das Fluid und kleinere Partikel das Gewebe
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passieren konnen. Dementsprechend sind die Maschen kleiner als die abzutrennenden Zielpartikel,
sodass diese Partikel die Poren nicht passieren konnen. Ein Nachteil der Siebfiltration ist die
schnelle Verstopfung der Maschen aufgrund des ungiinstigen Verhéltnisses zwischen PartikelgrofRe
und Maschenweite. Aus diesem Grund ist die Siebfiltration auch nicht zur Abtrennung sehr grof3er
Partikelmengen aus hoch konzentrierten Suspensionen geeignet, sondern findet Anwendung
als Vorfilter oder nachgeschalteter Polizeifilter zur Abtrennung einzelner grof3er Partikel. Die
Haupttrennaufgabe iibernimmt dabei der Hauptapparat, wie beispielsweise ein Hydrozyklon,
oder Tellerseparator, welcher beim Feststoffaustrag empfindlich auf zu grof3e Partikel reagieren
kann.

Im Allgemeinen ist der Ubergang zwischen der Siebfiltration und der Kuchenfiltration flieRend. Die
Siebfiltration definiert sich in der Theorie als Einlagenschicht. In der Praxis ist dieser Zustand in
der Regel nur wihrend des Anfangsprozesses erreicht. Im Laufe der voranschreitenden Filtration
baut sich ein Kuchen auf, bis der Druckabfall iiber den Filter einen kritischen Wert iiberschreitet
und ein Filterwechsel erforderlich ist.

Die Kuchenfiltration ist die am meisten eingesetzte Art der Filtration. Namensgebend fiir die
Kuchenfiltration ist der Aufbau eines pordsen Feststoffkuchens auf dem Gewebe mit zunehmender
Filtrationsdauer. Die Hohe des Filterkuchens variiert in Abhingigkeit des Trennapparates und
kann in industriellen Drucknutschen Hohen im Bereich von 40 cm erreichen. Der Filterkuchen
selbst tibernimmt dabei ebenfalls die Aufgabe eines Filtermediums oder auch Tiefenfilters. Die
Maschenweite des Filtergewebes wird hierbei in der Regel groRer gewdahlt als die Partikelgrofie
des abzutrennenden Materials. Die eigentliche filtrierende Schicht bildet sich aus der ersten
anfiltrierten Partikelschicht, die sich durch Feststoffbriicken iiber den Maschen ausbilden. Hierin
liegt auch einer der Hauptunterschiede zur Siebfiltration. Die Partikel verstopfen das Filtergewebe
nicht, sodass die Standzeit des Filters deutlich erhoht ist. Gleichzeitig ist es bei der Kuchenfiltration
in der Regel notwendig zum Beginn der Filtration das Filtrat in den Feed-Behalter zuriickzufiihren,
da zu Beginn ein Partikeldurchschlag in Form eines Triibstof3es auftritt. Sobald sich die notwendige
Partikelschicht iiber dem Gewebe aufgebaut hat, kann die Klérfiltration beginnen.

Daher ist die Kuchenfiltration auch hinsichtlich der Partikelkonzentration in der Suspension
beschrénkt. Bei zu geringen Konzentrationen baut sich die Partikelschicht nur sehr langsam oder
gar nicht auf. Der Partikelgrof3enbereich der abgetrennten Partikel reicht bei der Kuchenfiltration
von etwa 1 mm bis in den um-Bereich und kann durch eine Suspensionskonditionierung wie
Agglomeration oder Flockung weiter gesenkt werden. Durch eine optimale Flockung sind disperse
Systeme im oberen Nanometer-Bereich abtrennbar [51]. In der Regel kommen fiir die Siebfiltrati-
on und Kuchenfiltration Filtergewebe zum Einsatz. In Spezialfallen kdnnen auch Membranen mit
deutlich kleineren Porenweiten Anwendung finden. Da diese allerdings einen deutlich hoheren
Durchstromungswiderstand aufgrund der geringen PorengrofSe aufweisen, ist deren Einsatz auch
mit hoheren Energiekosten verbunden. Somit ist der wirtschaftliche Einsatz von Membranen im



50 2. Theoretische Grundlagen

Zusammenhang mit der Kuchenfiltration in der Regel auf hochreine Produkte oder stark verdiinnte
Suspensionen beschrankt. Im Unterschied dazu ist der Einsatz von Membranen bei der dritten Art
der Oberflachenfiltration, der Querstrom- oder auch Cross-Flow-Filtration, standardmaf3ig. Diese
Arbeit nutzt die Cross-Flow-Filtration, sodass im Folgenden eine genauere Erlauterung dieser
Verfahrensoption erfolgt.

2.4.1. Cross-Flow-Filtration

Der wesentliche Unterschied der Cross-Flow-Filtration gegeniiber den klassischen Verfahren der
Filtration ist die Richtung der Stromungsfiihrung. Wahrend die Stromung bei der Kuchen- und
Siebfiltration orthogonal zur Oberfliche des Gewebes erfolgt, verlauft die Stromung bei der
Cross-Flow-Filtration parallel zur Oberfliche der Membran. Bei orthogonaler Strémung im Falle
der Kuchenfiltration lagern sich die Partikel auf der Gewebeoberflache ab und es bildet sich
der Filterkuchen. Dadurch steigt kontinuierlich der Durchstromungswiderstand und somit der
Druckverlust iiber die Kuchenhohe an, bis der Filtratfluss einen minimalen Wert erreicht und die
Filtration abgebrochen wird. Ein Spezialfall der Cross-Flow-Filtration, die Dead-End-Filtration,
zeigt eine dhnliche Vorgehensweise. Die Stromungsrichtung ergibt sich ebenfalls orthogonal zur
Membranoberfliche, sodass der Permeatfluss bei konstantem transmembranen Druck iiber der
Zeit abnimmt. Um dem entgegenzuwirken und ein vollstindiges Erliegen des Permeatflusses
zu verhindern, muss in regelméafRigen Abstédnden eine Riickspiilung des Filtermediums erfolgen.
Dieser Spezialfall bietet eine Moglichkeit zur energieeffizienten Abtrennung gering bis méaRig
konzentrierter Suspensionen [77, 78]. Bei hohen Feststoffkonzentrationen, oder Stoffsystemen,
die einen sehr hohen Durchstrémungswiderstand ausbilden, bietet die Querstrom- bzw. Cross-
Flow-Filtration deutliche Vorteile. Durch die Uberstromung der Filtermedienoberfliche induzierte
Scherkrifte 16sen die Partikel in Abhangigkeit ihrer Grof3e von der Oberfldche des Filtermediums
und verhindern damit ein Verblocken der Membran. Aus diesem Grund bildet sich nur eine diinne
Deckschicht auf der Oberfldche des Filtermediums. In Abbildung 2.20 sind die wirkenden Kréfte

auf ein Partikel wihrend der Cross-Flow-Filtration dargestellt.

Je groRRer das Partikel ist, desto grofRer ist die Schleppkraft und damit die Wahrscheinlichkeit
von der StroOmung mitgerissen zu werden. Dabei konnen gro3ere Partikel auch kleinere Parti-
kel aus der Deckschicht mitreil3en. Im optimalen Betriebszustand sorgt dieser Vorgang fiir ein
Gleichgewicht aus Deckschichtbildung und Deckschichtabtragung. In diesem Fall liegt eine rever-
sible Deckschicht vor, deren Hohe durch Anpassung der Uberstromgeschwindigkeit regulierbar
ist. Sinkt der Permeatfluss jedoch mit zunehmender Filtrationsdauer und trotz hoher Uberstr-
mungsgeschwindigkeit, liegt eine irreversible Deckschicht vor, die nur durch eine entsprechende
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Abbildung 2.20.: Wirkende Krafte auf ein Partikel wahrend der Cross-Flow-Filtration nach [11]

Riickspiilung entfernbar ist. Der wesentliche Nachteil der Cross-Flow-Filtration ist der hohe Ener-
gieverbrauch, welcher aufgrund des Druckverlustes durch die Uberstromung auf der Feedseite
der Membran entsteht [77]. In der Regel steht dem im Vergleich zur Dead-End-Filtration hoheren
Energieverbrauch eine geringere Anzahl notwendiger Riickspiilungen, sowie hohere Ausbeute bei
gleichzeitig geringerem Zusatzstoffbedarf, wie beispielsweise Flockungsmittel, gegeniiber. Bei der
dynamischen Cross-Flow-Filtration wie von Bott beschrieben [11], ist die Querstrémung nicht
iber eine Stromungsfithrung quer zur Membran induziert, sondern iiber einen Rotor, welcher sich
knapp iiber der Membranoberflache befindet. Dieses System spart Energiekosten und es ist, im
Vergleich zur herkommlichen Cross-Flow-Filtration, zuséatzlich der zwei- bis zehnfache Filtratfluss
erzielbar.

Die treibende Kraft bei der Cross-Flow-Filtration ist der transmembrane Druck TMPB welcher sich

durch die feedseitige py, und permeatseitige pp, Druckdifferenz zu

TMP = pp, — Ppe (2.43)

ergibt. Der Relativdruck des Permeats pp, ist bei dieser Betrachtungsweise Null, da die Filtration
gegen den Umgebungsdruck erfolgt. Sobald das Filtermedium mit einem TMP beaufschlagt ist,
stellt sich ein Filtratfluss bzw. Permeatfluss J, der sogenannte Flux, durch die Membran ein. Dieser
berechnet sich aus dem Permeatvolumen Vp,, welches in der Zeit ¢t durch die aktive Filterfliche A
der Membran fliel3t mit:
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VPe
J = . 2.44
t-A ( )

Um die Permeabilitit P der Membran zu erhalten, wird der Permeatfluss J auf den transmembra-

nen Druck TMP bezogen:

J
=—. 2.45
TMP ( )
Die Permeabilitét P ist ein Mal? fiir die Durchléssigkeit der Membran fiir bestimmte Stoffe. Je hoher
die Permeabilitét, desto besser kann der jeweilige Stoff bzw. das jeweilige Fluid die Membran

durchstromen.

2.4.2., Membranen

Die Wahl des Filtermediums ist entscheidend fiir die Qualitét der Filtration hinsichtlich Trenn-
scharfe und Filtrationsdauer. Bei der Oberflachenfiltration sind dafiir meist Filtrationsmembranen
aus gesinterter Keramik oder Polymeren im Einsatz [51]. Diese bestehen in der Regel aus einer
aktiven Schicht, welche die Porengrof3e definiert und auf der Feedseite lokalisiert ist. Zusatzlich
koénnen noch auf der Filtratseite mehrere Stiitzschichten aus einem mechanisch stabileren Material
unter der aktiven Schicht vorhanden sein, um die mechanische Stabilitit und Belastbarkeit der
Membran zu erhohen. Die Membran ist fiir mindestens eine Komponente des Fluids durchléssig,
wiahrend mindestens eine andere Komponente zuriickgehalten wird. Die Trennung der Kom-
ponenten erfolgt dabei physikalisch, sodass keine chemischen, biologischen oder thermischen
Verdnderungen der Komponenten resultieren. Die Charakterisierung der Membran kann je nach
Anwendungsgebiet anhand der Triebkraft, wie Druckdifferenz oder elektrochemische Potentialdif-
ferenz, des Trennmechanismus, wie konvektiv oder diffusiv oder der Gréf3e bzw. Molmasse der
abtrennbaren Partikel erfolgen [77]. Bei druckgetriebenen Membranverfahren, wie beispielsweise
der Wasseraufbereitung, konnen Verfahren basierend auf der treibenden Druckdifferenz und
der Grof3e der abzutrennenden Partikel, in Umkehrosmose, Nanofiltration, Ultrafiltration und
Mikrofiltration unterteilt werden. Fiir die Umkehrosmose und Nanofiltration ist die Abtrennung
von geldsten organischen Substanzen, Ionen und Partikeln kleiner 1 nm charakteristisch. In
diesem GroRenbereich gilt die Membran als porenfrei und die Trennung erfolgt diffusiv [51].

Ultrafiltrationsmembranen finden bei der Abtrennung von makromolekularen Substanzen und
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Proteinen, sowie feinster Partikel kleiner 1 um Anwendung, wiahrend die Mikrofiltration fiir
PartikelgrofSen bis in den zweistelligen um-Bereich anwendbar ist. Bei beiden Verfahren liegt
der Druckbereich iiblicherweise zwischen 50 kPa und 1 M Pa, weshalb beide Verfahren zu den
Niederdruckverfahren zdhlen [79]. Die verwendeten Membranen sind in der Regel den Poren-
membranen zuzuordnen, weshalb hauptsichlich ein konvektiver Transport durch die Membran
aufgrund des anliegenden Druckes vorliegt. Unter den Annahmen, dass die Stromung durch
porose Medien, der Stromung durch ein Haufwerk entspricht und die Membran als System parallel
geschalteter Kapillaren gilt, ist das Porenmodell zur Beschreibung des konvektiven Transports
der kontinuierlichen Phase durch die Membran anwendbar [77]. Dem Porenmodell liegt die

Carman-Kozeny-Beziehung nach

OV . 82 Ap

:ﬂF-(l—s)Z'z-Tﬁ (2.46)

zu Grunde. Die Druckdifferenz Ap beschreibt den Druckunterschied zwischen Feed- und Permeat-
Seite und entspricht damit dem TMP aus Gleichung 2.43. Die Viskositét 1 charakterisiert die
viskosen Eigenschaften der fluiden Phase, wahrend Grof3en wie Porositét €, die volumenbezogene
spezifische Oberfliche Oy, Tortuositits- bzw. Umwegfaktor T und die Membrandicke 6 die
Eigenschaften der Membran beschreiben. Diese Membranparameter werden als hydraulischer
Widerstand R, liber den Zusammenhang

s2-(1—¢)*-2-71-8
Ry =~ = (2.47)

dargestellt. Mit Gleichung 2.46 ergibt sich die Darcy-Gleichung zu

TMP

J = (2.48)
1Ry

Die Bestimmung des hydraulischen Widerstands erfolgt mittels Permeationsversuchen unter
Verwendung von Reinstwasser bei der Ultrafiltration.
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2.4.3. Deckschichtbildung

Trotz der Querstromung zur Membranoberflache entsteht durch den konvektiven Permeatfluss
durch die Membran eine Konzentrationserhohung der zuriickgehaltenen Komponenten unmit-
telbar iiber der Membranoberflache. Folglich bildet sich ein Konzentrationsprofil mit erhéhter
Konzentration in unmittelbarer Membrannéhe aus, welche als Konzentrationspolarisation bezeich-
net wird. Es bildet sich eine laminare Grenzschicht {iber der Membran, sodass der Riicktransport
in die Kernstromung nur diffusiv innerhalb der gebildeten Grenzschicht erfolgen kann. Bei Ultra-
und Mikrofiltrationen sind die Filtratstrome allerdings meist so hoch, dass den abzutrennenden
Molekiilen nicht gentigend Zeit bleibt, um aus der Grenzschicht heraus zu diffundieren. Beim
Erreichen einer Sattigungskonzentration, konnen geloste Substanzen ausfallen und nachfolgend
zur Ausbildung einer Deckschicht auf der Membran beitragen [77]. Diese Deck- oder Gelschicht
erhoht den Durchstrémungswiderstand der Membran, sodass bei konstantem TMP der Flux mit
zunehmender Deckschichtdicke abnimmt [80]. Fiir einen idealen Filtrationsprozess mit minimaler
Konzentrationspolarisation gilt ein linearer Zusammenhang zwischen TMP und Filtratfluss. Dieser
TMP-kontrollierte Bereich tritt bei geringen Feedkonzentrationen und hohen Scherkréften an der
Membranoberflache auf. Dabei steigt der Filtratfluss nicht mehr linear mit dem TMB da durch
die Deckschicht der Filtrationswiderstand erhoht ist und somit weniger Filtrat bei konstantem
TMP anfillt. Dieser Bereich ist als stofftransferlimitierte Region definiert. Da die durch Konzen-
trationspolarisation induzierte Deckschichtbildung als dynamisches System angesehen wird, ist
durch weiteres Erhohen der Querstromgeschwindigkeit, oder Reduktion der Feedkonzentration
der Prozess wieder in den TMP-kontrollierten Bereich tiberfithrbar [81].

Kommt es jedoch zu irreversiblen Wechselwirkungen zwischen den Partikeln und der Membran
und einer dadurch bedingten Leistungsminderung der Membran, tritt der Zustand des Foulings
ein. Als Fouling ist eine Vielzahl verschiedenster physikalisch-chemischer Wechselwirkungen
zwischen Partikeln und Membran bezeichnet. Zum Uberbegriff Fouling zihlt somit auch das
Abscheiden von Partikeln auf der Membranoberflache, die eine grof3ere Partikelgrof3e aufweisen
als die Porengrofse der Membran. Dadurch kann die Fouling-Schicht eine Tiefenfiltrationswirkung
iibernehmen. Der Riickhalt an Molekiilen oder Partikeln, die im normalen Zustand die Membran
passieren konnen, erfolgt durch die Fouling-Schicht.

Zu Beginn der Filtration kann es zudem zur Porenverblockung kommen, wobei Partikel, welche in
etwa dieselbe GrofSe wie die Poren der Membran aufweisen, sich im Porenmund ablagern und die
Pore blockieren. Eine Verengung der Poren kann ebenfalls eintreten, wenn geloste Komponenten
sich im Inneren der Poren ablagern oder anreichern. Bei Filtrationen biologischer Produkte kann es
durch die Ablagerung von Mikroorganismen auf der Membranoberfldche zum Biofouling kommen.
Hauptsachlich bei der Filtration von Bakterienarten, welche extrazelluldre polymere Substanzen
(EPS) ausbilden, liegt die Neigung zur Ausbildung von Biofilmen auf der Membranoberfldche vor
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[82]. Vor allem Polysaccharide, Proteine und Lipide sind als Ursachen fiir das Membranfouling
zu identifizieren und sind aufgrund ihrer hohen Wasserbindungskapazitit in der Lage, stark
hydratisierte Gele zu bilden. Diese kompakten Strukturen fithren zu einer deutlichen Erh6hung
des Gesamtwiderstandes und dadurch zu einer Reduktion des Filtratflusses [83-85]. Neben den
EPS selbst, konnen auch Calcium-Ionen zur Bildung von Biofouling fiihren, da sie aufgrund ihrer
Ladung Bindungen vermitteln und somit an der Bildung von Deckschichten beteiligt sein konnen
[86, 87]. Um die filtratflussmindernde Wirkung des Foulings zu beriicksichtigen, kann die Darcy
Gleichung analog zu Gleichung 2.48 nach Field zu [88]

TMP TMP

J = =
n-Rr  n-(Ry +Rp)

(2.49)

erweitert werden. In Gleichung 2.49 ersetzt der Gesamtdurchstromungswiderstand Ry den hy-
draulischen Membranwiderstand R;;, welcher in Gleichung 2.48 Anwendung findet. Allerdings
beriicksichtigt R den Membranwiderstand R;; und erweitert diesen um den Einfluss des Fouling-
widerstand Ry. Fiir ideale Filtrationsbedingungen, bei welchen kein Fouling auftritt, entspricht Ry
dem hydraulischen Membranwiderstand R;,. Folglich berticksichtigt Gleichung 2.49 den durch
Fouling reduzierten Filtratfluss aufgrund der Deckschicht.

Eine weitere Moglichkeit das Fouling auf der Membranoberflidche zu bewerten ist die Filtrations-
kurve é = f(V). Uber die Interpretation dieses Diagrammes erfolgt beispielsweise die Auslegung
von Apparaten bei der Kuchenfiltration nach Vorversuchen an einer Labordrucknutsche. Dazu
dient die Bestimmung des spezifischen Kuchenwiderstands a, welcher ein Maf fiir die Durchstrom-
barkeit des gebildeten Filterkuchens bei der Kuchenfiltration darstellt. Schippers und Verdouw
(1980) entwickelten angelehnt an das Berechnungsmodell der Kuchenfiltration die MFI (Modified
Fouling Index) Gleichung [89], welche die Berechnung des spezifischen Kuchenwiderstandes a

bei auftretendem Fouling erméglicht [90]:

t - c ‘R
P M%% o,y MEBm (2.50)
vV 2-TMP-A2 TMP-A

Analog zur Kuchenfiltration, basiert diese Gleichung auf der Annahme, dass die auf der Membran
zuriickgehaltenen Substanzen aufgrund von Mechanismen der Oberflaichenablagerung zuriickge-
halten werden [90]. A reprasentiert dabei die aktive Membranflidche und ¢, die Bulkkonzentration
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der Partikelsuspension. Durch Zusammenfassung mehrerer Gréf3en in die Faktoren a und b, ist

Gleichung 2.50 auch in der Form

éza-V+b (2.51)

darstellbar und zeigt die Charakteristika einer Geradengleichung. Abbildung 2.21 zeigt den
Zusammenhang von 5 iiber V und verdeutlicht die drei zu unterscheidenden Bereiche: a) Poren-
verblockung, b) inkompressible Kuchenbildung und c¢) kompressible Kuchenbildung.

N

a) b) c)

t/V

v

Vv

Abbildung 2.21.: Quotient aus Zeit und Filtratvolumen aufgetragen {iber dem Filtratvolumen, mit
Einteilung in die Zonen a) Porenverblockung, b) inkompressible Kuchenbildung
und c) kompressible Kuchenbildung [89, 90]



57

3. Material und Methoden

3.1. Mikroorganismen

Die Untersuchungen im Rahmen dieser Arbeit umfassten insgesamt sechs verschiedene Bakte-
rienstdmme, die sich in der Art der Zellen und der Form der produzierten Exopolysaccharide
unterscheiden. Die Stimme der Gattung Bacillus représentieren Bakteriensporen und sind iiber
zwei Stamme des Bacillus subtilis und einen Stamm des Bacillus licheniformis Teil der Untersu-
chungen. Ergénzend als Vertreter fiir vitale Zellen sind drei Stimme der Gattung Streptococcus
thermophilus experimentell erfasst. Ein weiterer Teil der Untersuchungen findet anhand von
zellfreiem Fermentationsmedium fiir zwei Stimme der Gattung Streptococcus thermophilus statt.
Die untersuchten Zellsuspensionen und Fermentationsmedien wurden bereitgestellt von der Firma
Chr. Hansen GmbH (Nienburg) und Chr. Hansen Holding A/S (Horsholm).

3.1.1. Bacillus subtilis

Das gram-positive Bakterium Bacillus subtilis ist ein fakultativ aerob wachsendes Faulnisbakte-
rium der Gattung Bacillus. Die stibchenférmigen Bakterien weisen iiblicherweise Lingen von
2 bis 3 um bei einem Durchmesser von 0, 7 bis 0,8 yum auf und bilden Zellketten. Glucose dient
als Monomer bei der Synthese des Homopolysaccharides Levan, welches die Bakterien je nach
Umgebungsbedingungen in Konzentrationen von etwa 1 g - [™! bis iiber 80 g - ! synthetisieren
und als Exopolysaccharid in kapsulérer oder freier Form ins umgebende Medium segregieren. Im
Falle einer Nahrstofflimitierung oder dulderen Stressfaktoren bildet Bacillus subtilis Endosporen,
welche lange Perioden iiberdauern und bei Verbesserung der dufferen Bedingungen wieder in
ihre vitale Zellform iibergehen. Die Sporen weisen eine elliptische Form mit Lidngen zwischen
1 bis 1,5 um und Durchmessern von 0, 6 bis 0,9 um auf [91]. Im Rahmen dieser Arbeit wurden
die beiden Bacillus subtilis Stimme BAC-B und BAC-C untersucht. Zwar bestehen die Zellsus-
pensionen zum Grol3teil aus Sporen, sie konnen allerdings auch noch eine geringe Anzahl an
verbleibende Zellen enthalten. Die Lieferung der Proben erfolgte in gekiihlter Form und deren
weitere Lagerung bis zum Experiment im Kiihlschrank bei etwa 5°C. Vor Gebrauch durchliefen
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diese eine Akklimatisierung bei 20°C fiir etwa 1 Stunde. Durch Chr. Hansen GmbH wurden
sowohl unbehandelte Fermentationsbrithen, sowie im Anschluss an die Fermentation bei variie-
rendem Homogenisierungsdruck von 15, 30, 45 und 60 M Pa in einem Hochdruckhomogenisator

beanspruchtes Fermentationsmedium zur Verfiigung gestellt.

3.1.2. Bacillus licheniformis

Wie schon bei Bacillus subtilis handelt es sich auch bei Bacillus licheniformis um ein gram-positives,
fakultativ aerob wachsendes Faulnisbakterium der Gattung Bacillus. Es ist eng mit Bacillus subtilis
verwandt und weist daher auch Ahnlichkeiten der Bakterienzellen und Endosporen in Form und
Grolde auf. Wie Bacillus subtilis synthetisiert auch Bacillus licheniformis das Homopolysaccharid
Levan als Exopolysaccharid, allerdings in deutlich héheren Konzentrationen bis nahezu 100 g -1~}
[92]. Der Probentransport, die Lagerung der Proben und die Probenvorbereitung erfolgte analog
zu Bacillus subtilis. Die Bereitstellung beinhaltete unbehandelte Fermentationsbriihen, sowie
mittels Hochdruckhomogenisator bei Intensitdten von 15, 30, 45 und 60 M Pa beanspruchte

Zellsuspensionen.

3.1.3. Streptococcus thermophilus

Streptococcus thermophilus ist ein gram-positives, fakultativ anaerobes Bakterium und gehort zur Fa-
milie der Streptokokken. Die Bakterien sind oval bis rund, haben eine Gréf3e von 0,8 um — 1,0 um
und liegen paarweise, bis hin zu langen Ketten aus mehreren Kokken vor. Streptococcus thermophi-
lus bildet im Gegensatz zu den beiden Bacillus Stdammen Heteropolysaccharide. Die Zusammen-
setzung dieser EPS ist stammspezifisch und besteht aus 3 — 8 unterschiedlichen Monosacchariden,
wobei meist Glukose, Galaktose und Rhamnose ihre Struktur bilden [93-95]. Die Zusammen-
setzung der sich wiederholenden Monosaccharide ist maf3geblich fiir die Eigenschaften der EPS
hinsichtlich Oberflichenladung, Verzweigungsgrad und der daraus resultierenden Interaktion mit
dem umgebenden Medium verantwortlich.

Chr. Hansen Holding A/S (Horsholm) stellte im Rahmen dieser Arbeit drei ST-Stimme zur Verfii-
gung, welche sich sowohl in der Liange der gebildeten Zellketten, als auch in der Art und Menge
der synthetisierten EPS unterscheiden. Der Stamm ST-C produziert sowohl kapsulére als auch
freie nicht adhésive EPS. Die Stimme ST-D und ST-E produzieren ausschlieflich freie, adhésive
EPS. Im Gegensatz zu den Bakteriensporen der Gattung Bacillus wurden die Fermentationsmedien
inklusive der Bakterienzellen direkt nach der Fermentation schockgefrostet und in Form von
Pellets tiefgekiihlt bereitgestellt. Bis zu Threr Verwendung lagerten die Pellets bei etwa —30°C
und iiber Nacht erfolgte das Auftauen der Proben im Kiihlschrank.
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Tabelle 3.1.: Molekulargewichte fiir die eingesetzten Modellsysteme und der Exopolysaccharide,
sowie deren Eigenschaften, fiir die Stimme ST-C und ST-E

Ursprung Typ Eigenschaften LR %rgewmht {
ST-C Fraktion | Kaspuli" e EPS 7.6-10°
nicht adhasive,
) ST-C Fraktion Il freie EPS 6.7-10*
ons-
medium
ST-E Fraktion | 56-10°
Adhasive, freie
EPS
ST-E Fraktion Il 56-10*
Dextran 500 5.0-10°
Modell-
Polysaccharid- Dextran 40 - 4.0-10%
System
Saccharose 34-10%

3.1.4. EPS-haltiges Fermentationsmedium und Modellsysteme

Fiir die Aufreinigung von Exopolysacchariden aus einem Fermentationsmedium, wurde durch Chr.
Hansen Holding A/S zellfreies Fermentationsmedium der Stimme ST-C und ST-E bereitgestellt.
Die Biomasse ist bereits direkt nach der Fermentation mittels Tellerseparator abgetrennt. Es
verbleiben allerdings Zellbruchstiicke und kleine Zellen, die in Abhédngigkeit der Beschleunigung
nicht abtrennbar sind, im Medium zuriick. Der Anteil ist verhéltnismé&fRig gering, aber dennoch
prasent und fiir die weitere Aufarbeitung relevant. Vorversuche zur Isolierung von EPS aus dem
Fermentationsmedium fanden anhand von Modell-Polysaccharid-Systemen statt. Diese kamen
dafiir sowohl in wéssrigen Einzellosungen, sowie als Mischung der Saccharide Dextran 500,
Dextran 40 und Saccharose zum Einsatz. Alle Modellsysteme stammen von Merck KGaA. Das
Molekulargewicht fiir die Exopolysaccharide aus den Fermentationsmedien und der Modell-
Polysaccharide, sowie Informationen iiber die Eigenschaften der durch die Stimme ST-C und ST-E
gebildeten EPS-Molekiile sind in Tabelle 3.1 zusammengefasst.

3.2. Analysemethoden

In dieser Arbeit kommen zwei verschiedene Methoden der Sinkgeschwindigkeitsanalyse zum Ein-
satz. Die Verwendung der Scheibenzentrifuge ist fiir die Bewertung der Partikelgrof3e basierend auf
der Sinkgeschwindigkeit der Zellen relevant. Die Analysenzentrifuge LUMiSizer dient der Bewer-
tung der Sinkgeschwindigkeitsverteilung und deren Beeinflussung durch die Scherbeanspruchung
der Zellen. Weiterhin sind die angewandten Analysemethoden, wie beispielsweise Charakteri-
sierung von Kohlenhydrat- und EPS-Gehalt beschrieben. Die quantitativen Messanalysen, mit
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Ausnahme der Gefriertrocknung und der allgemeinen Trockenmassenbestimmung, erfolgte durch
die Kollegen der Lebensmitteltechnik am Institut fiir Naturstofftechnik der Technischen Universitét
Dresden.

3.2.1. Scheibenzentrifuge

Als Messgerit zur Bestimmung der Partikelgrof3enverteilung kam im Rahmen dieser Arbeit die
Scheibenzentrifuge DC24000 von CPS Instruments Europe (Oosterhout, Niederlande) zum Ein-
satz. In Abbildung 3.1 (a) ist die Frontalansicht der Zentrifuge und in Abbildung 3.1 (b) deren
Funktionsprinzip schematisch dargestellt. Die Scheibenzentrifuge besteht im Wesentlichen aus
einer drehbaren, transparenten Scheibe, einem Laser an deren dul’eren, radialen Ende und
dem zugehorigen Detektor auf der gegeniiberliegenden Seite. Das Messprinzip basiert auf der
Einzelkornsedimentation nach Stokes, sodass sie nur fiir die Analyse von gering konzentrierten
Suspensionen geeignet ist. Die Sedimentation der Partikel erfolgt entlang eines Dichtegradien-
ten, welcher von zwei Saccharoselésungen mit Konzentrationen von 3w-% und 7w- % gebildet
ist. Dichte und Viskositdt nehmen dabei von der Rotorachse bis zur Aufdenseite zu und fithren
zu einer gleichméRigen Partikelsedimentation durch Minimierung von Diffusionseffekten und
Konvektionsstromungen. Die Partikelsuspension wird in die Mitte der Scheibe injiziert, sodass die
Partikel durch den Gradienten bis zu deren dulderen Rand sedimentieren. In der Ndhe des radia-
len Scheibenendes passieren sie den Laser, welcher das Medium mit monochromatischem Licht
der Wellenldnge A =470 nm durchstrahlt. Der gegentiberliegende Detektor registriert kleinste
Intensitiatsinderungen, welche die sedimentierenden Partikel durch Absorption des Laserlichtes
verursachen. Mittels der zeitabhédngigen Intensitdtsdnderung erfolgt anhand eines zuvor analy-
sierten Kalibrierstandards mit definierter Partikelgrof3enverteilung die Bestimmung der Grof3e
der untersuchten Partikel. Die Scheibenzentrifuge erreicht Drehzahlen bis 24.000 rpm. Dadurch
sind, in Abhéngigkeit der Dichtedifferenz zwischen Partikel und Dichtegradient, PartikelgroRen
zwischen x,,;,, = 10 nm bis x,,,,, = 30 um analysierbar.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde zur Bestimmung der PartikelgroRenverteilung mittels Scheiben-
zentrifuge zunéchst die jeweilige Probe in einem Becherglas mit isotonischer Kochsalzlosung auf
die gewiinschte Konzentration verdiinnt. Die Durchmischung der Probe erfolgte durch Schiitteln
des Becherglases und dem mehrmaligen Aufziehen und Entlassen des kompletten Volumens mit
einer 1 ml Spritze. Durch Aufziehen von etwa 0,2 — 0,3 ml und die anschlielfende Volumenre-
duktion auf 0,1 ml erfolgte das Entfernen von Luftblasen. Das Probenvolumen wurde in den
Einlass der Scheibenzentrifuge injiziert und die Online-Messwerterfassung des Versuchs gestartet.
Alle Untersuchungen fanden als Dreifachbestimmung mit folgenden Geriteeinstellungen statt
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Abbildung 3.1.: Frontalansicht der gedffneten Scheibenzentrifuge (a) und schematische Darstel-
lung des Funktionsprinzips (b) nach [96]
e Drehzahl: 5.850 rpm =1.720 x g
* Messbereich: 400 nm bis 5 um
* Dichtegradient: 1:1 Mischung aus 3 % und 7 % (w/w) Saccharoselosung
* mittlere Dichte Saccharoselésung: 1,016 kg -dm ™
* mittlere Viskositit Saccharoselosung: 1,2 mPa - s

e Kalibrierstandard

PVC-Partikel dispergiert in deionisiertem Wasser

mittlere Partikelgrofie: 0,483 um

Partikeldichte: 1,385 kg - dm ™

Einspritzvolumen: 0,1 mL

Evaporationsschutz: 0,5 mL Dodekan

* Probenparameter
— Angenommene Partikeldichte: 1,24 kg - dm™>
— Einspritzvolumen: 0,1 mL
- Verdiinnung: 1:20 mit NaCl-Lésung

¢ Messdauer: zwischen 3 und 8 Minuten
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3.2.2. LUMiSizer

Der LUMiSizer ist eine optische Analysenzentrifuge, welche in der Industrie in vielen Bereichen
der Qualititssicherung Anwendung findet. Die Bewertung von Sedimentations- und Aufrahmver-
halten von Dispersionen oder Emulsionen ist anhand dieser Messmethode moglich. Im optimalen
Fall ist bei Kenntnis von weiteren physikalischen Kenndaten, wie beispielswiese Brechungsindex,
anhand der gemessenen Profile die PartikelgrofRenverteilung basierend auf der Sinkgeschwin-
digkeitsverteilung berechenbar. Allerdings ergibt sich diese Moglichkeit in der Regel nur fiir gut
charakterisierte bzw. charakterisierbare Stoffsysteme. Haufig ersetzt der Relativvergleich der
Proben diese Berechnung.

Im LUMiSizer wird die Bewegung von Partikeln innerhalb eines definierten Probevolumens iiber
Transmissionsdnderungen von parallelem NIR-Licht detektiert, wie in Abbildung 3.2 (a)-(c) dar-
gestellt. Die Proben befinden sich wéhrend der Analysen in transparenten Kunststoffkiivetten,
beispielsweise aus Polyamid, welche horizontal in die Zentrifuge eingesetzt und iiber einen mit
Schraubverschluss versehenen Deckel im Rotorraum der Zentrifuge fixiert werden, siehe Abbil-
dung 3.2 (a). Der untere Teil der Kiivette, der am weitesten von der Rotorachse entfernt liegt,
weist zwei gegeniiberliegende, geschliffene Planflichen auf, welche paralleles NIR-Licht wihrend
der Analyse durchstrahlt. Aufgrund der Positionierung der Kiivette zwischen der NIR-Lichtquelle
und einem CCD-Sensor, sind die durch sedimentierende Partikel verursachten Transmissionsande-

rungen iiber eine Linge von ca. 25 mm detektierbar, siehe Abbildung 3.2 (b) und (c).

a) 1 ) | [(0) g T
%’t = o e -
' Y gy v ==

Transmission

Position

Position

Abbildung 3.2.: Ansicht des ge6ffneten LUMiSizers (a) und schematische Darstellung der Funkti-
onsweise (b) und (c) nach [97]

Im Laufe der Partikelsedimentation erfasst der Sensor orts- und zeitaufgeloste Transmissions-
profile. Uber die zugehérige STEP-Software erfolgt die Berechnung der Sinkgeschwindigkeit
aus der zeitlichen und értlichen Anderung der Transmission. Im LUMiSizer ist eine maximale
Beschleunigung von 2.320 x g am Kiivettenboden bei einer Drehzahl von 4.000 rpm einstellbar.
Die Transmission ist, in Abhingigkeit der Einstellungen, bei zwei verschiedenen Wellenlédngen
von A = 470 nm und A = 860 nm detektierbar. Dies ermoglicht die Abdeckung eines breiten
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Transmissionsbereiches, da die Partikel in Abhéngigkeit ihrer Gréf3e und Eigenschaften unter-
schiedliches Absorptionsverhalten zeigen. Weiterfiihrende Informationen zum LUMiSizer und der
STEP-Technologie sind bei Detloff et. al. und Lerche zu finden [97-100].

Im Vergleich zur Scheibenzentrifuge beschleunigt der LUMiSizer das gesamte Probenvolumen in
den Kiivetten zusammen mit dem Zentrifugenrotor. Daher tritt die Probe nicht in ein bereits voll-
standig beschleunigtes Volumen ein und es entsteht durch die sprunghafte Beschleunigung keine
zusétzliche Scherbelastung. Ein weiterer Vorteil ist das geringe Probenvolumen und die Moglich-
keit zur simultanen Messung von bis zu 12 Proben. Die Kiivettengrofe stellt allerdings auch einen
Nachteil hinsichtlich der Vergleichbarkeit zwischen Laborzentrifuge und Produktionsapparat dar.
Vor allem in den kleineren Kiivetten mit einer Grundfliche von 2 x 8 mm? und einem maximalen
Probenvolumen von 800 pl fallen Randeffekte und gegenseitige Partikelhinderung starker ins
Gewicht und resultieren dadurch zu einem erhohte Scale-Up-Risiko. In der Vorbereitung werden
die Proben mit isotonischer Kochsalzlosung auf die gewiinschte Konzentration verdiinnt. Alle
Versuche erfolgten in Doppelbestimmung. Folgende Messparameter fanden fiir die Bestimmung
der Sedimentationsgeschwindigkeit der Bakterienzellen (ST) bzw. Sporen (BAC) Anwendung:

* Drehzahl Streptococcus thermophilus: 3.600 rpm = 1720 x g

* Drehzahl Bacillus: 2.000,3.000 und 4.000 rpm =582 x g, 1.307 x g und 2.325 x g
* Wellenldnge: 865 nm

* Kiivettentyp: 2 x 8 mm? Grundfliche, rechteckig, LUM-Typ 2

¢ Probenvolumen: 0,3 ml

¢ Messtemperatur Streptococcus thermophilus: 20°C

* Messtemperatur Bacillus: 30°C, 30°C und 40°C

e SOP: 60 Profile, 5 s Messintervall und 10 Profile, 30 s Messintervall und 20 Profile, 120 s
Messintervall

Eine Charakterisierung der Sedimentkompression ist mittels LUMiSizer ebenfalls moglich. Durch
eine schrittweise Erhéhung der Drehzahl wird das Sediment einer zunehmenden Beschleunigung
ausgesetzt und abhidngig von den Haufwerkseigenschaften komprimiert. In der Versuchsdurchfiih-
rung sedimentieren die Partikel zunéchst vollstdndig bei niedriger Beschleunigung. Im Anschluss
erfolgt die Erhohung der Drehzahl in 500 rpm-Schritten bis sich ein Gleichgewicht der Sedi-
menthohe einstellt. Dies ist iiber den Instabilitdtsindex erkennbar. Dieser definiert sich aus der
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Intensititsdnderung zwischen zwei Extinktionsprofilen. Sobald diese konstant bleibt, ist die Sedi-
mentation, bzw. Sedimentkompression abgeschlossen. Diese drehzahlbestimmte Methode zur
Bewertung der Haufwerkseigenschaften in Zentrifugen ist in der Literatur bereits beschrieben
[67]. Zur Bestimmung der Sedimentkompression mittels LUMiSizer wurden die Messparameter
wie folgt angepasst:

* Drehzahl: 1.500 bis 4.000 rpm = 327 bis 2325 x g

* Wellenldnge: 865 nm

* Kiivettentyp: 2 x 8 mm? Grundfliche, rechteckig, LUM-Typ 2
* Probenvolumen: 2 ml

* SOP: 700 Profile, 100 s Messintervall fiir Sedimentation und 60 Profile, 60 s Messintervall
pro Drehzahlstufe

Alle Analysen sind in Doppelbestimmung ausgefiihrt.

3.2.3. Weitere Analysemethoden

Fiir die Interpretation der Ergebnisse aus den Laborexperimenten zur Scherbeanspruchung der
Bakteriensporen und Bakterienzellen sind weiterfithrende analytische Methoden erforderlich.
Diese sind in den folgenden Abschnitten dargestellt. Die Linge der Bakterienzellketten wurde
durch lichtmikroskopische Aufnahmen mit automatisierter Bildauswertung, sowie als Anzahl
der in einer Zellkette enthaltenen Kokken ermittelt. Die automatisierte Auswertung von ca. 100 -
200 Bakterienzellketten ermoglicht die Angabe einer verlasslichen prozentualen Verteilung der
Kokkenanzahl je Bakterienzellkette. Fiir Vergleichszwecke dient der nqy-Wert herangezogen, der
besagt, dass 90 % der Zellketten weniger oder dieselbe Anzahl Kokken aufweisen.

Die Visualisierung der kapsuldren und freien EPS erfolgte ebenfalls am Lichtmikroskop mittels
Tuschefiarbung. Die Tuschepartikel konnen nicht in Bereiche aus hochmolekularen Polysacchari-
den eindringen, sodass kapsuldre EPS um die Bakterien als helle Hiille wahrnehmbar sind, oder
im Fall von freien EPS als heller Bereich im sonst dunkel erscheinenden Medium erkennbar sind.
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Die Viskositdt des Medientiiberstandes wurde mit einem Kugelfallviskosimeter bestimmt. Zur
Bestimmung der Flief3- und Viskositdtskurven diente ein Rheometer AR-G2 mit Doppelspaltgeo-
metrie. Die Schergeschwindigkeit variierte von 0,1 bis 100 s~*.

Fiir die Bewertung der Aufreinigungseffizienz von Mikro- und Ultrafiltration bei der Isolierung von
Exopolysacchariden aus dem Zellmedium fanden quantitative Bestimmungsmethoden hinsichtlich
Trockenmasse-, Kohlenhydrat- und EPS-Gehalt Anwendung. Diese sind in den nachfolgenden
Abschnitten zusammengefasst.

Nach der Mikro- bzw. Ultrafiltration wurden etwa 30 ml des Feeds, des Permeats und des Retentats
iiber Nacht bei —30°C in Rundkolben als Vorbereitung zur Gefriertrocknung eingefroren. Die
Gefriertrocknung erfolgte in einem Alpha 2-4 LSCbasic Gefriertrockner (Martin Christ Gefrier-
trocknungsanlagen GmbH, Osterode am Harz) bei 1,0 kPa, einer Eiskondensatortemperatur von
—85°C und einer Trocknungsdauer von mindestens 48 Stunden.

Die Messungen des Kohlenhydratgehalts mit der Phenol-Schwefelsdure-Methode sind nach
Dubois et al. durchgefiihrt [103]. Dabei erfolgte die Kalibrierung mit Glukose, sodass auch der
EPS-Gehalt in Form von Glukosedquivalenten mgy - kg™ resultiert. Die Analysen erfolgten in

Dreifachbestimmung.

Wahrend der Kohlenhydratgehalt anhand der beschriebenen Methode bestimmbar ist, ist fiir die
Zuordnung der EPS eine weitere Aufarbeitung und Analyse notwendig. Dementsprechend bein-
haltet die gemessene Kohlenhydratmenge auch die aus Monosaccharid-Molekiilen bestehenden
EPS. Nach zusétzlichen Aufarbeitungsschritten zur Isolierung der EPS, resultiert die EPS-Masse
ebenfalls aus der Phenol-Schwefelsdure-Methode.

Zusétzlich sind die Molekulargewichte der verschiedenen EPS-Fraktionen anhand der Moleku-
larmassenverteilung mittels Grolenausschlusschromatographie (AZURA Assistant ASM 2.1L,
Knauer Wissenschaftliche Gerdate GmbH, Berlin, Deutschland), gekoppelt mit einem Smartline
2300 RI-Detektor (Smartline 2300 RI-Detektor, Knauer Wissenschaftliche Gerdte GmbH, Berlin,
Deutschland), bestimmbar. Etwa 100 pL der EPS-Proben wurden dafiir iber eine 0,45 um Mem-
bran vorfiltriert und auf drei verschiedenen Séulen (1x PSS Suprema 100 A + 2x PSS Suprema
3000 A), sowie einer Vorsiule (PSS Polymer Standard Service, Mainz, Deutschland) gegeben.
Verwendung fand ein Laufpuffer mit 50 mmol - L~} Natriumnitrat und 7,7 mmol - L~! Natrium-
sdure. Pullulan-Standards (PSS Polymer Standards Service GmbH, Mainz, Deutschland) wurden
zur Identifizierung der Peaks verwendet, wie zuvor von Nachtigall et al. beschrieben [104].



66 3. Material und Methoden

3.3. Scherapparaturen

3.3.1. Zahnkranzdispergierer

Das grundlegende Funktionsprinzip eines Rotor-Stator-Systems zur Erzeugung hoher Scherkrifte
in einem Medium ist bereits in Kapitel 2.2.1 beschrieben. Daher wird an dieser Stelle nicht weiter
auf die Funktionsweise eingegangen, sondern die Apparatekennzahlen des verwendeten Gerates
zusammengefasst. Fiir die vorliegende Arbeit wurde ein T25 digital Ultra Turrax Zahnkranzdi-
spergierer von IKA verwendet. Die Drehzahl ist zwischen 3.000 rpm bis 25.000 rpm einstellbar.
Zur Abschétzung der durch den Ultra-Turrax ins System eingetragenen Energie liegt die Annahme
zu Grunde, dass der Ultra-Turrax ein dhnliches Stromungsprofil wie ein Scheibenriihrer erzeugt.
Diese Annahme legten auch schon Zlokarnik und Weif3 in ihren Arbeiten zugrunde [105, 106].
Zunéchst ergibt sich fiir die Reynoldszahl Re in der Nahe des Rotors der Zusammenhang

n-d2-
Re = LR PF (3.1)
Nr

Re ist dabei abhédngig von der Drehzahl n, dem Rotorradius dg, der Fluiddichte pr und der
dynamischen Fluidviskositét 1. Dieser Reynoldszahl ist {iber die Rithrercharakterisierung nach

Zlokarnik eine entsprechende Newtonzahl Ne zugeordnet [105]. Mit Hilfe dieser Newtonzahl

ergibt sich der Leistungseintrag ins Medium P; durch den Ultra-Turrax nach

P,=Ne-n’-d; - py. (3.2)

Daraus ergibt sich fiir den volumenspezifischen Energieeintrag:

3.3)

3.3.2. Hochdruckhomogenisator

Analog zum Zahnkranzdispergierer ist das Funktionsprinzip des Hochdruckhomogenisierens
ebenfalls in Kapitel 2.2.1 dargestellt. Der folgende Abschnitt geht ndher auf den im Rahmen
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dieser Arbeit eingesetzten Hochdruckhomogenisator ein.

Der schematische Aufbau des Hochdruckhomogenisators Emulsiflex C5 von AVESTIN Europe
GmbH (Mannheim, Deutschland) ist in Abbildung 3.3 dargestellt. Die Probe wird von der Vorlage
durch die Hochdruckpumpe zur Blende geférdert. Im verwendeten Laborgerat ist diese als
Einkolbenpumpe ausgefiihrt. Durch die Hochdruckpumpe erhéht sich der Fluiddruck auf 2 bis
maximal 200 M Pa und das Fluid stromt unter hohem Druck durch die Querschnittsverengung
der Blende. Mit Hilfe eines Manometers ist der an der Blende anliegende Homogenisierungsdruck
regulierbar. Das Fluid unterliegt nach Austritt aus der Blende einer Druckentspannung, weshalb
die im Fluid dispergierten Partikel hohen Scherkréiften durch turbulente Stromungsverhéltnissen
und Kavitation ausgesetzt sind. Die in dieser Arbeit verwendete Blende hatte einen minimalen

Offnungsquerschnitt von 0,2 mm iiber eine Linge von 0,4 mm, bei einem Austrittswinkel von

B =0°.

0,4mm
(a) Hochdruck- Blende (b) 77 )
pumpe e , % .
Vorlage & ‘ Manometer
i l /g fU,Emm
A Auslass p=0
J | -

Abbildung 3.3.: Schematische Darstellung des Hochdruckhomogenisators Emulsiflex C5 von Aves-
tin (a) und die Darstellung der charakteristischen Gré3en der Lochblende (b)
nach [107]

Die eingetragene Energie durch die Scherung mit dem Hochdruckhomogenisator ist nach Wengeler
et. al. abgeschétzt. Dabei gilt ein linearer Zusammenhang zwischen Homogenisierungsdruck
py und Energieeintrag, sodass sich der volumenspezifische Energieeintrag E;, direkt aus dem
anliegenden Homogenisierungsdruck iiber den Zusammenhang

Ey =ppu (3.9

ergibt [108].
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3.4. Pilotanlagen

3.4.1. Dynotest

Die Mikro- und Ultrafiltration der Fermentationsbriithe und der Modell-PS-Lésungen wurde mit
dem dynamischen Querstromfiltrationsgerdt Dynotest durchgefiihrt. Aus dem temperierten Vorla-
gebehalter gelangt die Suspension druckgeférdert in die Filtrationskammer mit einem Volumen
von 0,36 1 [109]. Darin befinden sich eine Membran, in der Regel eine Polymer-Flachmembran,
und ein alternierender Diagonalscheibenriihrer. Das Fluid und Verbindungen kleiner als die nomi-
nale Membranporengrof3e passieren diese und verlassen den Apparat als Permeat. Fiir die in der
Kammer verbleibende Suspension, das sogenannte Retentat, erhoht sich die Konzentration der
Anteile, die durch die Membran zuriickgehalten werden. Dieses ist nach Versuchsende manuell
zu entfernen.

Der Riihrer befindet sich in einem Abstand von etwa 10 mm iiber der Membranoberfléache. Durch
das parallele Stromungsprofil aufgrund der konvektiven Férderung durch den Riihrer bleibt
die Hohe der Fouling-Layer konstant, bzw. diese kann gar nicht erst entstehen. Aufgrund der
spezifischen Riihrergeometrie verstarkt sich dieser Effekt durch den Wechsel von Hoch- und
Niederdruckbereichen an der Grenzflache zur Membran.

Nach Erreichen des Gleichgewichtszustandes stellt sich ein Betrieb mit nahezu konstantem Durch-
fluss ein. Die Permeatmasse wird wahrend des gesamten Filtrationsprozesses iiber eine Online-
Messwerterfassung gravimetrisch detektiert. Als Parameterstudie wurden der Transmembrandruck
(TMP) von 0 bis 400 kPa, die Rithrerdrehzahl von 0 bis 1.200 rpm und die Temperatur zwischen
20°C und 40°C variiert. Fiir den Filtrationsprozess kamen zwei verschiedene Flachmembranen
der Firma MICRODYN-NADIR GmbH aus Wiesbaden zum Einsatz. Wahrend die Abtrennung
der restlichen Bakterienzellen und groRerer Proteine mit einer NADIR MV020 T-Membran aus
Polyvinylidenfluorid und einer nominalen Porengré3e von 0,2 um erfolgte, kam fiir die Ultrafil-
tration mit anschliefender Waschung eine NADIR UP0O05 P-Membran aus Polyethersulfon mit
einer nominalen PorengréRe von 5,0-10% Da zum Einsatz. In Abbildung 3.4 ist die Frontalansicht
der Dynotest (a) mit der alternierenden Anordnung der Riihrerblatter, sowie eine schematische

Darstellung der Filtrationskammer (b) zu sehen.

3.4.2. Tellerseparator

Um die ma3stabsiibergreifende Gtiltigkeit der erzielten Ergebnisse zu verifizieren, fanden Versu-

che mit dem industriell eingesetzten Tellerseparator Pathfinder 1 der Firma GEA Westfalia statt.
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Abbildung 3.4.: Frontalansicht der Dynotest (a) und eine schematische Darstellung der Filtrati-
onskammer (b) nach [109]

Die Funktionsweise eines Tellerseparators ist bereits in Kapitel 2.3.5 beschrieben. Zur Maf3stabs-
tibertragung der Sinkgeschwindigkeitsmessungen der ST-Proben wurden folgende Parameter am
Tellerseparator gewéhlt:

* Drehzahl: 13.500 rpm
 Volumenstrom: 15 - 100 L -h~!

 Druck im Uberlauf: 0,5 MPa.

Fiir jeden Volumenstrom wurde die Triibung am Uberlauf erfasst. Uber den Zusammenhang
von Feedvolumenstrom und Triibung ist die Gewinnung von Informationen hinsichtlich der
Sinkgeschwindigkeit der Bakterienzellen moglich. Die Parameter zur Mal3stabsiibertragung der
Sedimentkompressionsanalysen der ST-Proben sind

* die Drehzahl 13.500 rpm,
* der Volumenstrom 20 L - h~! und

* ein Druck im Uberlauf von 0,5 MPa.

Die zeitabhingige Triibung dient als Kriterium, um Aussagen iiber die Eigenschaften des Sedi-
mentes treffen zu kdnnen.

3.4.3. Ultrazentrifuge

Als Alternative zur Mikrofiltration bei der Aufreinigung von EPS aus zellfreiem Fermentations-
medium kam die Ultrazentrifuge Z11 der Firma Carl Padberg Zentrifugenbau GmbH aus Lahr
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zum Einsatz. Abbildung 3.5 zeigt eine Frontalansicht der Zentrifuge mit einer Beschreibung der

einzelnen Teilkomponenten.

Antrieb
Antriebs-
spindel
Ablauftasse
Auslass
Rotor
FuBlager
Zulauf

Abbildung 3.5.: Frontalansicht der CePa Z11 Réhrenzentrifuge

Der zylindrische Rotor der Zentrifuge ist vertikal angeordnet und hat ein Nennvolumen von
250 ml. Die Einleitung der Suspension erfolgt iiber eine Diise am unteren Ende des Rotors. Der
Uberlauf verlisst die Zentrifuge iiber eine Auffangwanne am oberen Ende des Rotors. Der Dreh-
zahlbereich der Zentrifuge liegt zwischen 20.000 x g und 54.000 rpm, was einer Beschleunigung
von 10.000 x g bis 70.000 x g an der Innenwand des Rotors entspricht. Die Durchflussrate ist

mit einer pulsationsarmen Schlauchpumpe auf 100 ml - min™! eingestellt.



71

4. Ergebnisse

4.1. Einfluss der Scherung auf die Sedimentationseigenschaften von
Bakteriensporen

Die Sedimentationsgeschwindigkeit eines Partikels ist grundsétzlich abhédngig von verschiedenen
Einflussfaktoren. Sowohl die Partikeleigenschaften, wie Partikeldichte und Form, als auch charak-
teristische Gré3en des umgebenden Fluids, wie Fluiddichte und -viskositét, sind entscheidend
fiir das Absetzverfahren. Bei der Betrachtung biologischer Partikel, sind weitere beeinflussende
Faktoren relevant. Die Fluideigenschaften tragen hier noch deutlicher zum Sedimentationsverhal-
ten bei, da sie durch Stoffwechselprodukte, die in das umgebende Medium segregiert werden,
bestimmt sind. Zudem sind Mikroorganismen teilweise in der Lage sich aktiv fortzubewegen und
zu Zellverbiinden zusammenzuschlieRen. AuRere Einfliisse, wie eine pH-Verschiebung kénnen zu
Zellaufschluss oder einer Anderung der Ladungsverteilung an der Zelloberfliche fiihren. Dadurch
dndern sich die Eigenschaften des Kollektivs maf3geblich.

Aufgrund der komplexen Struktur von biologischen Materialien ist die ,,wahre“ Bestimmung
der Sinkgeschwindigkeit in der Regel sehr aufwandig. Vielmehr sind Relativvergleiche zwischen
gleichen Bakterienstimmen, im Speziellen gleicher Chargen, und einer definierten Variation
einzelner Parameter, wie beispielsweise der Scherbeanspruchung, von Interesse. Um den Ein-
fluss der Scherung auf die beiden grundsétzlichen Formen eines Bakteriums zu untersuchen,
beschiftigt sich dieser Teil der Arbeit mit der Untersuchung von Bakteriensporen der Stimme
Bacillus licheniformis und Bacillus subtilis. Der erste Abschnitt betrachtet den Einfluss dul3erer
Faktoren wie Temperatur und Konzentration auf die Sedimentationsgeschwindigkeit mit zwei
unterschiedlichen Laboranalysemethoden. Mit den daraus fiir die Analyse optimalen Bedingungen
wird die Scherbenanspruchung zweier unterschiedlicher Dispergierprinzipien auf die Sedimenta-
tionsgeschwindigkeit und Sedimentkompression evaluiert.
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4.1.1. Temperatur- und Konzentrationseinfluss

Der erste Schritt betrachtet die Einfliisse von Temperatur und Konzentration auf die Sedimentati-
onsgeschwindigkeit der Bakteriensporen. Im Fokus der Betrachtungen stehen Proben der unter

standardisierten Fermentationsbedingungen hergestellten Stimme

* eines Bacillus licheniformis BAC-A,
* eines Bacillus subtilis BAC-B,

e sowie eines Bacillus subtilis BAC-C.

Die Temperatur wurde zwischen 20 °C, 30 °C und 40 °C variiert und die Partikelkonzentration
relativ zur Ausgangsprobe durch die Zugabe von isotonischer Kochsalzlosung zwischen 100 %
als unverdiinnte Probe und einem Verdiinnungsfaktor 1:0 bis zu etwa 5,9 % mit einem Verdiin-
nungsfaktor 1:16 eingestellt. Dadurch ist der gekoppelte Einfluss von Probenkonzentration und
Temperaturvariation auf die Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung der Partikel analysierbar.
Die Untersuchungen erfolgten in der optischen Zentrifuge LUMiSizer bei einer Beschleunigung

von 3.000 rpm fiir 25 Minuten.

Abbildung 4.1 zeigt die Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung von BAC-A in Abhéngigkeit
der Probenkonzentration (a) und den Einfluss der Temperatur auf die mittlere Sedimentationsge-

schwindigkeit (b).

(a) BAC - A, 3.000 rpm, 20 °C (b) BAC - A, 3.000 rpm
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Abbildung 4.1.: Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung (a) und Temperatureinfluss auf die
mittlere Sinkgeschwindigkeit (b) in Abhéngigkeit der Probenkonzentration (a)
fiir den Bakterienstamm BAC-A
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Wie in Abbildung 4.1 (a) ersichtlich, liegt eine deutliche Abhéngigkeit der Sinkgeschwindigkeitsver-
teilung von der Probenkonzentration vor. Mit zunehmender Verdiinnung ist eine Verschiebung der
Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung zu hoheren Geschwindigkeitswerten erkennbar. Die
unverdiinnte Probe zeigt Sedimentationsgeschwindigkeiten zwischen 1 um-s~! und 10 um-s~*
mit einem Maximum bei 2,6 um - s!. Die Geschwindigkeitsverteilungsdichte hat insgesamt
geringe Werte, da sich die Partikel {iber einen breiten Sinkgeschwindigkeitsbereich verteilen.
Die Ausdehnung der Verteilungsbreite l4sst sich mit der charakteristischen Kennzahl des Spans
quantifizieren. Je groRer der Span-Wert, desto breiter ist die Verteilung, wobei Span-Werte unter
1 fiir enge Verteilungen stehen. Anhand des Span-Werts von 2, 5 fiir die unverdiinnte Probe ist die
Schlussfolgerung zu ziehen dass sich die Zellen iiber einen breiten Bereich verteilen.

Bereits eine Verdiinnung von 1:1, d.h. die Zugabe von 50 % isotonischer Kochsalzldsung, zeigt eine
deutliche Verschiebung der Kurve um etwa eine Dekade zu hoheren Sedimentationsgeschwindig-
keiten. Die Verteilungsform und der Span dndern sich dadurch nur geringfiigig. Dies lasst darauf
schlie3en, dass sich die Beschaffenheit und Anordnung des Zellkollektivs nicht &ndert, sondern
die Viskositiat des Mediums durch die Verdiinnung reduziert ist. Daraus ergibt sich die gleiche
Form der Sinkgeschwindigkeitsverteilung bei an sich hoheren Werten der Sinkgeschwindigkeit.

Bei einer Verdiinnung von 1:4 liegt der Span bei 1,5 und das Maximum des Peaks bei 59,7 um-s™.
Ab einer Verdiinnung von 1:4, entsprechend einer Konzentration des Mediums von 20 %, ist auch
eine Verdnderung der Kurvenform ersichtlich. Die zuvor breite und flache Verteilungskurve entwi-
ckelt sich zu einem einzelnen Peak mit hoheren Werten der Geschwindigkeitsverteilungsdichte
und geringeren Span-Werten. Dieser Effekt verstarkt sich mit zunehmender Verdiinnung. So bildet
sich bei einer Verdiinnung von 1:16 ein deutlicher Peak mit einer maximalen Sinkgeschwindigkeit

1 aus. Die Verteilungsdichte nimmt dabei, verglichen mit der unverdiinnten Probe,

von 80 um-s—
um das 5-fache zu. Der Span-Wert sinkt von urspriinglich 2,5 auf einen Wert von 0, 6. Diese
Beobachtung ist auf die zunehmende rdumliche Entfernung der Zellen und somit der Abnahme
der gegenseitigen Wechselwirkung zuriickzufiihren. Die enge Verteilung der Sinkgeschwindigkeit
lasst zudem die Folgerung zu, dass die Partikel sich iiber einen engen Grof3enbereich verteilen

und eine homogene Grolenstruktur besitzen.

Im Vergleich dazu ist in Abbildung 4.1 (b) die temperatur- und konzentrationsabhingige Anderung
der mittleren Sedimentationsgeschwindigkeit dargestellt. Die Erh6hung der Probentemperatur
hat im Allgemeinen eine Reduktion der Fluidviskositidt und -dichte zur Folge. Dies fiihrt in der
Theorie zu einer Erh6éhung der Sedimentationsgeschwindigkeit der Zellen. Bei der unverdiinnten
Probe und geringen Verdiinnungsverhéltnissen von 1:1 und 1:2 ist allerdings ein Einfluss der
Temperatur auf die mittlere Sedimentationsgeschwindigkeit nicht erkennbar. Da aufgrund der
reduzierten Fluiddichte und -viskositét eine Steigerung der Sedimentationsgeschwindigkeit nach
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Stokes zu erwarten wére, muss folglich eine starke Abweichung zur Stokes‘schen Einzelkornsedi-
mentation vorliegen. Daher ist bei hohen Partikelkonzentrationen die Wechselwirkung zwischen
den Partikeln hinsichtlich der Sinkgeschwindigkeit dominant gegeniiber dem Temperatureinfluss
auf die Viskositat.

Ab einem Verdiinnungsfaktor von 1:4 und damit einer Feststoffkonzentration von 20 % bezogen
auf die urspriingliche Konzentration ist ein deutlicher Anstieg der mittleren Sedimentations-
geschwindigkeit mit zunehmender Temperatur zu beobachten. Ab dieser Verdiinnung sind die
Wechselwirkungen zwischen den Partikeln gering, sodass die Temperatur einen dominanten
Einfluss auf die Sinkgeschwindigkeit hat. Damit beeinflussen sowohl die Partikelkonzentration
als auch die Temperatur die Sinkgeschwindigkeitsverteilung maRgeblich.

Bei Betrachtung der Sinkgeschwindigkeitsverteilungen des ersten Bacillus subtilis Stammes BAC-B
in Abbildung 4.2 fillt auf, dass lediglich die unverdiinnte Probe ein Plateau bei einem Wert
der Verteilungsdichte von etwa 1, 2 aufweist. Alle verdiinnten Proben haben bereits eine engere
Peak-Breite im Vergleich zur unverdiinnten Probe. Wahrend sich die Peak-Breite und damit auch
die Hohe der Verteilungsdichte mit der Verdiinnung nur noch geringfiigig dndern, nimmt die
Sedimentationsgeschwindigkeit weiterhin zu. Die Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung bei
maximaler Verdiinnung ist nahezu identisch zu der entsprechenden Kurve von BAC-A, sodass
dhnliche ZellgréRen zu erwarten sind. Die nur noch geringfiigige Anderung der Peak-Breite mit
der Verdiinnung deutet darauf hin, dass im Falle von BAC-B bereits bei einer Verdiinnung von
1:1 keine konzentrationsbedingten Effekte mehr auftreten. Im Vergleich zu BAC-A ist davon
auszugehen, dass die Zellkonzentration in der unverdiinnten Probe im Falle von BAC-B niedriger
ist. Dies wird auch durch Angaben von Chr. Hansen iiber die beiden Bakterienstimme bestatigt.
Die Konzentration von BAC-A ist mit 1,2 - 10'? Sporen pro ml im Vergleich zu BAC-B mit lediglich
1,09 - 10! Sporen pro ml um etwa 10 % héher.

Dies bestétigen auch die Ergebnisse der Temperaturvariation, wie in Abbildung 4.2 (b) darge-
stellt. Nahezu unabhéngig von der Verdiinnung ist ein klarer Zusammenhang zwischen mittlerer

Sedimentationsgeschwindigkeit und Temperatur beobachtbar.

Mit BAC-C komplettiert ein zweiter Bacillus subtilis Stamm die untersuchten Bakterienstdmme.
Analog zu BAC-A und BAC-B ist in Abbildung 4.3 der Einfluss der Probenkonzentration auf die Sedi-
mentationsgeschwindigkeitsverteilungsdichte (a), sowie der Einfluss der Messtemperatur auf die
mittlere Sedimentationsgeschwindigkeit (b) dargestellt. Die unverdiinnte Probe von BAC-C zeigte
aufgrund sehr hoher Konzentrationen starke Signalschwankungen, die durch den iiberschrittenen
Messbereich des LUMiSizers entstanden. Daher sind diese nicht weiter beriicksichtigt. BAC-C zeigt
eine sehr flache und breite Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung nach Verdiinnung auf 50 %
Ausgangskonzentration der Probe. Dies ldsst analog zu BAC-A auf eine hohe Partikelkonzentration
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(a) BAC - B, 3.000 rpm, 20 °C (b) BAC - B, 3.000 rpm
4,0 T 140 T T T T T
{/——100,0 % e 20°C
354—— 50,0 % & . 120 4 e 30°C| |
1---33,3% W 40°C
30+~ --20,0% .
< 1004 ® o 4
% 2,54 - - ° e
= @ 80 . @ .
e
£20- { § * .
c - o
= 3 60 = 4
© 1,5 - >
E | °
= 1,0 4 i 40+ . J
0,5—- 4 20 4
0,0 = = 0 T T T T T
10 1000 0 20 40 60 80 100 120
Sinkgeschwindigkeit / pm s Konzentration / %

Abbildung 4.2.: Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung (a) und Temperatureinfluss auf die
mittlere Sinkgeschwindigkeit (b) in Abhédngigkeit der Probenkonzentration fiir
den Bakterienstamm BAC-B

in der Probe schlieRen, was durch die hohe Sporenzahl von 1,16 -10'° Sporen pro ml bestitigt

wird.

Analog zu BAC-A verschiebt sich der in seiner Form nahezu nicht verdnderte Peak mit zunehmen-
der Verdiinnung zu hoheren Sinkgeschwindigkeiten. Ab einer Verdiinnung von 1:4 verandert sich
zudem die Peak-Form. Dies lasst wiederum darauf schlief3en, dass bei niedrigen Verdiinnungen
der Einfluss auf die Wechselwirkungen der Sporen gering ist, wiahrend der Viskositétseinfluss
erkennbar ist. Auch bei hohen Verdiinnungen bildet sich allerdings kein Peak mit einem einzel-
nen Maximum aus, sondern ein Hauptpeak mit kleineren Maximas bei geringeren und hoheren
Sinkgeschwindigkeiten. Der Hauptpeak liegt bei einer Sedimentationsgeschwindigkeit von etwa
100 wm -s~! und damit im selben Geschwindigkeitsbereich wie die Peaks von BAC-A und BAC-B.
Zusitzlich ist ein Peak bei langsameren Sedimentationsgeschwindigkeiten zwischen 50 um - s~
und 60 um -s~!, sowie kleine Peaks bei 105 um -s~! und 110 um-s~ ! zu erkennen. Der Peak bei
langsameren Sedimentationsgeschwindigkeiten ist auf die Unterschiede hinsichtlich der Sporen-
bildung und des Sporenstadiums zuriickzufiihren. Sporen, die noch nicht vollstandig ausgebildet
sind, haften an der Mutterzelle und weisen somit eine geringere Dichtedifferenz und Sinkge-
schwindigkeit auf. Die Peaks bei schnelleren Sedimentationsgeschwindigkeiten resultieren aus
Zusammenlagerungen von Sporen aufgrund von EPS-Verbindungen an deren Oberfldche [110-
112].

Im Hinblick auf die Temperaturabhingigkeit sind die Ergebnisse fiir BAC-C zwischen BAC-A und
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(a) BAC - C, 3.000 rpm, 20 °C (b) BAC - C, 3.000 rpm
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Abbildung 4.3.: Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung (a) und Temperatureinfluss auf die
mittlere Sinkgeschwindigkeit (b) in Abhéngigkeit der Probenkonzentration fiir
den Bakterienstamm BAC-C

BAC-B einzuordnen. In unverdiinntem Zustand ist kein Unterschied durch die Temperaturerho-

hung zu erkennen und mit steigender Verdiinnung tritt dieser Unterschied deutlicher hervor.

Mit den bisherigen Versuchen wurde gezeigt, dass die Sinkgeschwindigkeit aller betrachteten
Bakterienstimme mit zunehmender Verdiinnung steigerbar ist. Aus verfahrenstechnischer Sicht,
steigt damit allerdings auch das insgesamt zu prozessierende Suspensionsvolumen und damit die
abzufithrende Fliissigkeitslast. Von Interesse ist somit die Identifizierung eines Optimums zwischen
der Erhohung der Sinkgeschwindigkeit und der Menge des abzutrennende Fliissigkeitsvolumens.
Als Kriterium dient das Effizienzverhéltnis g aus mittlerer Sinkgeschwindigkeit vs; und Volumen

VSuspension

V50

q= (4.1)

VSuspension .
Je hoher das Effizienzverhaltnis ist, desto besser sind somit die Separationsbedingungen. In
Abbildung 4.4 sind die Ergebnisse des Verhéltnisses fiir die drei Bacillus-Stimme zusammengefasst.
Grundlage ist das zu kldrenden Suspensionsvolumen im unverdiinnten Zustand von 1 Liter. Je

grofRere Werte das Verhéltnis g annimmt, desto schneller kann die Separation der Bakteriensporen
aus dem zu kldrenden Fluidvolumen erfolgen.
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Abbildung 4.4.: Sinkgeschwindigkeit und zu klarendes Volumen (a), sowie Effizienzverhéltnis q
(b) in Abhéngigkeit der Probenkonzentration

In Abbildung 4.4 (a) ist erkennbar, dass die Sinkgeschwindigkeit fiir die verschiedenen Bakterien-
stdmme mit zunehmender Verdiinnung steigt. Gleichzeitig nimmt das zu kldrende Volumen in
deutlich stdrkerem Mal3e zu. Daraus lasst sich schlie3en, dass sich zwar die Sinkgeschwindigkeit
erhoht, aber auch eine deutlich hohere Fliissigkeitsmenge bei der Separation abzutrennen ist.
Anhand dieser gegenteiliger Effekte ergibt sich, wie in Abbildung 4.4 (b) zu sehen, ein Optimum
fiir jeden Bakterienstamm.

Den hochsten Wert zeigt BAC-B in unverdiinnter Form. Mit zunehmender Verdiinnung sinkt das
Verhéltnis von mittlerer Sedimentationsgeschwindigkeit zu Volumen deutlich, sodass bei einer
16-fachen Verdiinnung nur noch etwa 15 % des urspriinglichen Verhéltniswertes zu erreichen
ist. Das bedeutet, dass die gesteigerte Sedimentationsgeschwindigkeit die gréf3ere Menge an
abzutrennendem Fliissigkeitsvolumen nicht kompensiert und die Separation dadurch ineffizienter
ist. Auch BAC-C ist unverdiinnt am effizientesten zu separieren, wobei die Separationseffizienz
schlechter ist im Vergleich zu BAC-B. Folglich benétigt die Separation der gleichen Menge unver-
diinnter Probe von BAC-C mehr als die doppelte Zeit im Vergleich zum unverdiinnten Stamm
BAC-B.

BAC-A zeigt in unverdiinnter Form den geringsten Wert aller Proben fiir das Verhéltnis von mitt-
lerer Sedimentationsgeschwindigkeit zu Volumen und lésst sich folglich schlechter separieren.
Die Separation von 1 Liter unverdiinntem BAC-A bendétigt dieselbe Zeit wie die Trennung von
15 Liter unverdiinntem BAC-B. Durch eine 1:1 Verdiinnung von BAC-A ist die Effizienz zunéachst
steigerbar, sodass q auf den etwa 5-fachen Wert ansteigt und die Separationszeit damit um etwa
80 % reduziert. Weitere Verdiinnungen resultieren allerdings wieder in einer verminderten Ab-

trenneffizienz.
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Anhand dieser Auswertung lasst sich die grundsétzliche Schwierigkeit bei der Abtrennung bio-
logischer Materialen verdeutlichen. Obwohl BAC-B und BAC-C zur gleichen Gattung gehéren,
unterscheiden sie sich mafgeblich in ihrer Abtrenneffizienz. Fiir die Abtrennung von BAC-C im
Vergleich zu BAC-B sind, bei gleicher Verdiinnung, deutlich ldngere Prozesszeiten nétig. Unter-
scheidet sich, wie am Beispiel von BAC-A gezeigt, zudem der Bakterienstamm, sind grof3ere
Abweichungen méglich. Anhand der dargestellten Methode ist es damit auch moéglich mit ge-
ringem experimentellem Aufwand schnell eine Aussage zu den Separationseigenschaften von

Fermentationsbriihen hinsichtlich der Verdiinnung zu treffen.

4.1.2. Einfluss gezielter Scherbeanspruchung

Um die Auswirkungen der Scherbeanspruchung auf die Sedimentationsgeschwindigkeit von
Bacillus licheniformis und Bacillus subtilis in den folgenden Versuchen treffend zu beurteilen, sind
einheitliche Analyseparameter hinsichtlich Probenverdiinnung und Messtemperatur erforderlich.
Daher ist es essenziell alle Proben im selben Mal3e zu verdiinnen, um die Effekte durch Parti-
kelwechselwirkungen in vergleichbarem Mal3e zu reduzieren. Um zusitzliche Einfliisse durch
Dichte- oder Viskosititsdnderungen des Fermentationsmediums zu minimieren, ist weiterhin eine
einheitliche Messtemperatur zu gewahrleisten. Da die urspriingliche Partikelkonzentration der
drei untersuchten Bacillus-Kulturen starke Unterschiede aufweist, sind je Versuch drei Verdiin-
nungsverhéltnisse von 1:2, 1:4 und 1:8 Teil der LUMiSizer-Analysen. Somit ist trotz der stark
unterschiedlichen Partikelkonzentration gewéhrleistet, aussagekréftige Messergebnisse zu erhal-
ten und eventuelle Konzentrationseinfliisse bei den nachfolgenden Messungen zu visualisieren.
Als Messtemperatur fiir alle nachfolgenden Analysen wurde 20 °C gewéhlt. Die Scherbehandlung
der Proben fiihrte der Hersteller mittels Hochdruckhomogenisator bei den Driicken 15, 30, 45
und 60 M Pa durch. Die resultierenden Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilungen fiir die me-
chanisch belasteten Proben des Stammes BAC-A, zur besseren Vergleichbarkeit ergdnzt um die
unbelastete Probe bei 0 M Pa, sind in Abbildung 4.5 dargestellt.

Die Sinkgeschwindigkeitsverteilung der unbelasteten Probe bei 0 M Pa zeigt eine sehr breite
Verteilung, sowie eine Unterteilung in drei Abschnitte. Der Peak bei einer Sinkgeschwindigkeit
von etwa 60 um -s~* stellt das Maximum der Verteilung und gleichzeitig den groiten Anteil des
Kollektivs dar und setzt sich aus Einzelsporen und Sporenpaaren zusammen. Bei den schneller
sedimentierenden Partikeln handelt es sich um Zellketten, deren Einzelzellen keine Sporenbil-
dung initiiert haben. Wahrend die Sporenbildung eine Moglichkeit der Zelle ist auf ungiinstige
Umgebungsbedingungen zu reagieren, kann auch die Zellkettenbildung eine Uberlebensstrategie
sein. Durch den Zusammenschluss einzelner Zellen in Verbénden ist der Austausch von Stoffwech-
selprodukten und gegenseitiger Schutz moglich. Fiir BAC-A liegt der Anteil an Zellen, die keine
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Abbildung 4.5.: Sinkgeschwindigkeitsverteilung von Bakterienzellen des Bakterienstamms BAC-A
bei unterschiedlichen Scherbelastungen

Sporulation durchlaufen, bei etwa 15 %.

Gleichzeitig konnen nicht nur Einzelzellen Cluster-Strukturen bilden, sondern auch Sporen sich
zu grolleren Verbiinden anordnen. Denn als Reaktion auf Stresssituationen erfolgt nicht nur die
Sporenbildung, sondern auch eine vermehrte EPS-Synthese durch die Zelle in ihrer Wachstums-
phase. Durch den adhésiven Charakter der EPS-Strukturen haften auch die Sporen teilweise
aneinander und konnen Agglomerate bilden. Somit besteht der schneller sedimentierende Anteil
des Partikelkollektivs aus einer Mischung von Zellketten und Sporenagglomeraten [110-112]. Im
Vergleich dazu ergibt sich die Fraktion mit geringerer Sinkgeschwindigkeit als der Durchschnitt
durch eine Mischung aus Einzelzellen, Zellpaaren und einzelnen Sporen, die grof3tenteils von
kapsuldren EPS umschlossen sind. Dabei kann auch die Dicke der EPS-Schicht von Spore zu Spore
variieren und deren Sedimentationsgeschwindigkeit beeinflussen.

Im Vergleich zur unbelasteten Probe zeigt die Scherbeanspruchung einen deutlichen Effekt auf
die Sinkgeschwindigkeitsverteilung. Bereits bei der geringsten Scherbelastung von 15 M Pa ist
die Verteilungsbreite deutlich enger und die Verteilungsdichte hoher. Die Fraktion schneller se-
dimentierender Partikel ist nach der Scherung nicht mehr vorhanden, wéhrend auch der Anteil
an Partikel mit geringer Sedimentationsgeschwindigkeit abnimmt. Dies deutet auf eine Zersto-
rung von Zellketten und Partikelagglomeraten hin. Die dabei entstehenden kiirzeren Ketten und
kleineren Agglomerate sedimentieren daher langsamer und die Sinkgeschwindigkeitsverteilung
vereinheitlicht sich {iber das Partikelkollektiv. Die Zunahme der Sinkgeschwindigkeit langsam
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sedimentierender Partikel durch das Einbringen einer Scherbeanspruchung ist auf das Abscheren
der EPS-Schicht zuriickzufiihren. Der Einsatz eines Hochdruckhomogenisators fithrt somit zur
Vereinheitlichung des Zellkollektivs hinsichtlich der Sinkgeschwindigkeit.

Bei sehr hohen Scherbelastungen von 45 und 60 M Pa zeigt sich eine leichte Tendenz zu hoheren
Sinkgeschwindigkeiten bei geringfiigig reduzierter Peak-Breite. Diese Verschiebung deutet auf
sich iiberlagernde Effekte wie die Abscherung weiterer kapsularer EPS, sowie die Absenkung der
Medienviskositat durch die Scherbeanspruchung hin [113]. Abbildung 4.6 zeigt den Einfluss der
Scherbeanspruchung auf die Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilungen der Bakterienstimme
BAC-B (a) und BAC-C (b).
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Abbildung 4.6.: Sinkgeschwindigkeitsverteilung von Bakterienzellen des Bakterienstamms BAC-B
(a) und BAC-C (b) bei unterschiedlichen Scherbelastungen

Im Gegensatz zu BAC-A zeigt die Verteilung der unbelasteten Probe von BAC-B bereits eine geringe-
re Verteilungsbreite, sowie hohere Verteilungsdichten. Durch die Scherung bei 15 M Pa verbreitert
sich die Kurve zunéchst etwas und verschiebt sich hin zu héheren Sedimentationsgeschwindig-
keiten. Mit zunehmender Scherintensitat erhoht sich die Sedimentationsgeschwindigkeit bei
gleichzeitig geringerer Verteilungsbreite und hoherer Verteilungsdichte. Der maximale Wert fiir
die Verteilungsdichte reduziert sich nach der Scherung mit 15 M Pa zunéchst von 2,7 auf 2,1
und steigt mit zunehmender Scherintensitit wieder auf einen Wert iiber 2,7 an. Dieser geringere
Wert von 2,1 und die Lokalisierung zwischen der unbelasteten und den restlichen einer Scherbe-
lastung ausgesetzten Proben hinsichtlich der Sedimentationsgeschwindigkeit legt die Vermutung
nahe, dass bei der 15 M Pa Probe zwei Fraktionen vorliegen, die sich in ihrer Geschwindigkeit

iiberlagern.



4.1. Einfluss der Scherung auf die Sedimentationseigenschaften von Bakteriensporen 81

Von einem Teil der Sporen sind die kapsuldren EPS durch die Scherbeanspruchung abgelost,
wéhrend ein in etwa gleich groRer Teil noch mit kapsuldrem EPS umhiillt ist. In der Sinkgeschwin-
digkeitsverteilungskurve bei 15 M Pa sind anndhernd zwei Peaks zu erkennen, die sich iiberlappen
und auf die beiden Fraktionen hindeuten. Somit findet bei einer Scherbeanspruchung von 15 M Pa
keine vollstindige Entfernung der EPS-Schicht von der Sporenoberflache statt, da der Scherdruck
nicht ausreicht, um die haftenden Krafte zwischen EPS und Spore zu iiberwiegen. Die Tatsache,
dass die Sporen mit kapsuldren EPS dennoch schneller sedimentieren als bei der unbelasteten
Probe ist in einer Verdnderung der Medienviskositat aufgrund der Scherbeanspruchung begriindet.
Dieser Effekt ist auch bei der Betrachtung der weiteren Belastungsstufen erkennbar. Mit hoheren
Scherbeanspruchungen nimmt die Verteilungsbreite ab. Ab einem Homogenisierungsdruck von
30 MPa ist kein zweiter Peak mehr vorhanden. Folglich ist die Abscherung der EPS-Schicht von
den Zellen nahezu vollstdndig. Die Sinkgeschwindigkeit ist dennoch geringfiigig hoher, je grofier
die Scherbelastung ist. Dies bekréftigt die Vermutung von einer reduzierten Medienviskositét
durch die Scherung.

Der Einfluss der Scherung auf die Viskositdt des Mediums kann mit der Zusammensetzung des
komplexen Fermentationsmediums begriindet werden. Wahrend der Wachstums- und Sporen-
bildungsphase segregieren die Zellen Stoffwechselprodukte in das umgebende Medium. Dabei
handelt es sich in der Regel um komplexe Makromolekiile und Proteine, die einen deutlichen
Einfluss auf die Mediumsviskositdt haben. Aufgrund ihrer Oberflichenwechselwirkungen und
dreidimensionalen Struktur kénnen sie erheblich zur Viskositat des Mediums beitragen. Bei einer
Scherbeanspruchung kommt es teilweise zur Ausrichtung der Molekiile in der Stromung und
einer Vereinzelung von Strukturen. Dadurch ist die Reduktion der Medienviskositét erklarbar
[113].

Die deutlichste Anderung im Sinkgeschwindigkeitsverhalten aufgrund der Scherbeanspruchung
ist bei dem Bakterienstamm BAC-C erkennbar. Die sehr breite und flache Verteilung der unbelas-
teten Probe wird mit zunehmender Scherbeanspruchung schmaler und héher. Die Verteilungen
verschieben sich mit gesteigerter Scherintensitédt zu hoheren Sedimentationsgeschwindigkeiten.
Dies ist analog zu den beiden anderen Stdmmen auf eine Reduktion der Medienviskositdt und
der Abscherung von EPS zuriickzufiihren. Bei 30 und 45 M Pa ist ein zweiter kleiner Peak bei
hoheren Sedimentationsgeschwindigkeiten zu erkennen. Dabei handelt es sich vermutlich um
Zellketten oder Sporenagglomerate, die bereits vorher vorhanden waren, aber durch die Breite
des Peaks nicht eindeutig erkennbar sind. Die Scherbeanspruchung von 30 und 45 M Pa fiihrt zur
Zerstorung der ersten Zellketten oder Sporenagglomerate, sodass sich ein zweiter Peak ergibt.
Bei noch hoheren Belastungen von 60 MPa ist der Anteil schneller sedimentierender Zellen
und Sporen nicht mehr zu erkennen, sodass von einer vollstandigen Zerstorung der Ketten oder

Sporenagglomeraten auszugehen ist.
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4.1.3. Einfluss gezielter Scherbeanspruchung auf Sedimentkompression

Die Sedimentkompression hat eine grofe Bedeutung hinsichtlich der verfahrenstechnischen
Umsetzung. Die Fliel3- und Kompaktierungseigenschaften von Sedimenten, beispielsweise in
Zentrifugen, sind entscheidend fiir deren Austrag. Hierbei tragt ein stark verdichtetes Sediment
zu einer Reduktion der Austragszyklen bei, kann aber gleichzeitig zu einem erschwerten Wider-
stand beim Austrag fithren. Zudem ist die Sedimentkompression vorteilhaft hinsichtlich einer
reduzierten Restfeuchte des Endproduktes. Im Falle des Feststoffes als Wertprodukt ist ein héherer
Reinigungseffekt und im Falle des Fluids als Wertprodukt eine hohere Ausbeute erreichbar. Aus
diesem Grund ist fiir die Bewertung des Einflusses der Scherbeanspruchung auf die Abtrennung
von biologischen Materialien sowohl die Betrachtung der Sinkgeschwindigkeitsverteilung als auch
die Sedimentkompression notwendig. Dieses Kapitel thematisiert den Einfluss der Scherung auf
die Sedimentkompression der Sporen der Bakterienstimme BAC-A, BAC-B und BAC-C.

Die Sedimentkompression ist als Abnahme der Sedimenthohe mit zunehmender Sedimentbelas-
tung definiert und anhand des LUMiSizers optisch detektierbar. Bei unterschiedlichen Beschleu-
nigungen ist die Sedimenthohe anhand der Position in der Kiivette bestimmbar. Dazu erfolgt
eine schrittweise Erhohung der Drehzahl und somit die Bestimmung der Kompressibilitit des
Sedimentes in Abhéngigkeit der wirkenden Zentrifugalbeschleunigung. Dabei dient der zeitliche
Verlauf der Position der Phasengrenze zwischen Sediment und Klarphase bei einem definierten
Transmissionswert als Bewertungskriterium fiir die Sedimentationskinetik. Die Ergebnisse sind
beispielhaft fiir den Bakterienstamm BAC-C in Abbildung 4.7 dargestellt.

Die Sedimentationskinetik unterteilt sich im Wesentlichen in zwei Abschnitte. Der erste Abschnitt
zeigt die Sedimentation der Partikel aus der Suspension, in welcher der Abstand der Phasengrenze
zum Rotationsmittelpunkt in den LUMiSizer-Kiivetten mit der Messdauer steil zunimmt. Wahrend
der Sedimentationsphase haben die Partikel noch keinen direkten Kontakt zueinander, sondern
werden nur durch die Beeinflussung der Stromungsverhaltnisse direkt um das Partikel beeinflusst.
Im zweiten Abschnitt hat sich dagegen ein Partikelnetzwerk mit physischem Kontakt der Partikel
zueinander gebildet. Es erfolgt nur noch eine geringe Anderung des Abstandes zum Rotationsmit-
telpunkt mit zunehmender Messdauer, da sich das Sediment in Abhéngigkeit der wirkenden Krafte
kompaktiert. Den Ubergang zwischen den beiden Bereichen bildet eine sprunghafte Steigungsin-
derung, welche damit den Zeitpunkt des Ubertritts von Sedimentbildung zu Sedimentkompression
definiert. Die Messdauer bis zum Erreichen des Ubergangs gibt Informationen iiber das jeweilige
Sedimentationsverhalten der Probe. Je langer die Messdauer bis zu diesem Punkt andauert, desto
geringer ist die Sedimentationsgeschwindigkeit der Partikel. Gleichzeitig gibt die Position in der
Kiivette, an welcher der Ubergang stattfindet, indirekt die Sedimenthohe wieder. Eine Aussage
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Abbildung 4.7.: Sedimentationskinetik am Beispiel von BAC-C

iiber die Kompressibilitdt kann mit Hilfe der Geradensteigung im Kompressionsbereich erfolgen.
Das Sediment ist umso kompressibler, je hoher die Steigung der Kompressionsgeraden ist, sodass
im Umkehrschluss bei einer horizontal verlaufenden Kompressionsgeraden keine Sedimentkom-
pression auftritt. Folglich ist anhand der Sedimentationskinetik eine qualitative Aussage {iber den
Einfluss der Scherbeanspruchung hinsichtlich Sedimentationsgeschwindigkeit, Sedimenthohe

und Sedimentkompressibilitat moglich [114, 115].

Fiir den Bakterienstamm BAC-C fiihrt eine Scherbeanspruchung, wie bereits in Kapitel 4.1.2 ge-
zeigt, zu einer Erhohung der Sedimentationsgeschwindigkeit. Gleichzeitig ergeben sich durch die
Scherung kompaktere Sedimente. Dabei ist eine Scherbeanspruchung von 15 M Pa ausreichend,
um ein unter Scherung maximal kompaktiertes Sediment zu erhalten. Ein weiterer Schereintrag
fithrt zwar zu einer weiteren Erh6hung der Sinkgeschwindigkeit, die Hohe des Sediments bleibt
davon allerdings unbeeinflusst. Fiir eine bessere Sichtbarkeit ist die Entwicklung der Sediment-
hohe in Abhéngigkeit der relativen Zentrifugalbeschleunigung, sowie die daraus resultierende

Sedimentkompression im Folgenden dargestellt.

Abbildung 4.8 (a) illustriert den Verlauf der Sedimenthéhe abhéangig von der relativen Zen-
trifugalbeschleunigung des Bakterienstamms BAC-C. Hier ist eine Unterscheidung zwischen den
verschieden Scherbeanspruchungen erkennbar. Im Falle der unbelasteten Probe nimmt die Se-
dimenth6he mit zunehmender Beschleunigung ab. Die Krafteinwirkung fithrt somit zu einer
Kompression des Haufwerkes. Beanspruchte Proben zeigen eine niedrigere Sedimenthohe, die
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sich durch eine Erhohung der Beschleunigung nur unwesentlich dndert.

Analog ist die Sedimentkompression in Abbildung 4.8 (b) in Abhingigkeit der relativen Zentrifu-
galbeschleunigung dargestellt. Wahrend mit Scherung beaufschlagte Proben nur eine minimale
Steigung in Abhéangigkeit der Beschleunigung zeigen, ist diese im Falle der unbelasteten Probe
deutlich erkennbar. Dieser Umstand ist durch die Entfernung der EPS-Schicht durch die Scher-
belastung erkldrbar. Die EPS-Schicht fiihrt zu einem héheren Abstand der Sporen im Haufwerk.
Durch die zunehmende Beschleunigung verdichtet sich die EPS-Schicht und der Abstand zwischen
den Sporen verringert sich. Daraus resultiert eine Sedimentkompression. Ist die EPS-Schicht durch
die Scherung entfernt, lagern sich die Sporen schon im Sedimentationsschritt ndher aneinander
und bilden ein kompakteres Haufwerk. Eine zusétzliche Belastung durch die Beschleunigung
fiihrt zu keiner weiteren Sedimentkompression, da die Sporen bereits sehr dicht gepackt sind.
Gleichzeitig zeigen die Sporen bei den durch die Beschleunigung aufgeprigten Kriften keine
elastischen Eigenschaften, wie beispielsweise eine Verformung der Zellstruktur.

Die Ergebnisse der Sinkgeschwindigkeitsanalyse stiitzen diese These. Die Sedimentationsge-
schwindigkeitsverteilung nimmt in ihrer Breite bereits bei geringen Scherungen deutlich ab und
dndert sich in ihrer Form durch eine weitere Erhohung der Scherbelastung nicht mehr. Die weitere
Verschiebung zu héheren Sinkgeschwindigkeiten liegt in der Anderung der Mediumsviskositt
begriindet. Damit erfolgt die Entfernung der EPS-Schicht bereits bei geringen mechanischen

Scherbelastungen.
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Abbildung 4.8.: Sedimenthohe (a) und Sedimentkompression (b) in Abhéngigkeit der relativen
Zentrifugalbeschleunigung fiir den Bakterienstamm BAC-C

In Abbildung 4.9 (a) ist die Abhingigkeit der Sedimenthdhe von der relativen Zentrifugalbe-
schleunigung fiir den Bakterienstamm BAC-B dargestellt. Im Gegensatz zu BAC-C wird auch
nach der Scherbelastung eine weitere Kompaktierung des Sediments durch die Erh6hung der
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Beschleunigung erzielt. Analog zu BAC-C ist die absolute Hohe des Sediments bereits durch eine
moderate Scherbelastung reduziert. Gleichzeitig nimmt die Sedimenthohe auch bei den belasteten
Proben mit zunehmender Beschleunigung geringfiigig ab. In Abbildung 4.9 (b) ist dieser Effekt in
der Darstellung der anteiligen Sedimentkompression in Abhéngigkeit der relativen Zentrifugalbe-
schleunigung noch stiarker verdeutlicht. Die Sedimentkompression ist fiir die unbelastete Probe
steiler im Vergleich zu den Proben nach der Scherbelastung. Allerdings weisen auch diese eine
deutliche Steigung auf. Wie bereits bei der Analyse der Sinkgeschwindigkeitsverteilung in Kapitel
4.1.2 identifiziert, beeinflusst die Scherung die Sporen des Bakterienstammes BAC-B weniger
stark als die beiden anderen betrachteten Stimme. Das kompressible Verhalten aufgrund der
zunehmenden Beschleunigung ist in diesem Fall auf elastische Eigenschaften oder instabilere
Zellstrukturen der Sporen von BAC-B zuriickzufiihren.
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Abbildung 4.9.: Sedimenthohe (a) und Sedimentkompression (b) in Abhédngigkeit der relativen
Zentrifugalbeschleunigung fiir den Bakterienstamm BAC-B

Ein analoges Verhalten zu BAC-C zeigt sich fiir den Bakterienstamm BAC-A. Die Ergebnisse fiir
die Sedimenthohe sind in Abbildung 4.10 (a) und fiir die Sedimentkompression in Abbildung
4.10 (b) dargestellt. Hier wird deutlich, dass die Scherbeanspruchung zunéchst einen Einfluss auf
die absolute Sedimenthohe hat. Auch die Sedimentkompression zeigt nach einer Scherung mit
15 M Pa noch eine deutliche Steigung. Bei hoherer Scherbelastung ist nur noch, im Rahmen der
Messungenauigkeit, eine geringe Abnahme der Sedimenthéhe mit der Beschleunigung zu erken-
nen. Dieser Effekt ist, unter Beriicksichtigung der Anderung der Sinkgeschwindigkeitsverteilung
unter Scherbeanspruchung, auf das Entfernen der EPS-Schicht durch die Homogenisierung be-
griindet. Bereits bei geringen Scherbelastungen werden die EPS-Schichten von der Spore entfernt,

sodass sich diese kaum noch auf die Sedimentkompression auswirkt.
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Abbildung 4.10.: Sedimenthohe (a) und Sedimentkompression (b) in Abhéngigkeit der relativen
Zentrifugalbeschleunigung fiir den Bakterienstamm BAC-A

4.2. Einfluss der Scherung auf die Sedimentationseigenschaften von
vitalen Zellen

Kapitel 4.1 thematisierte die Eigenschaften von Sporen hinsichtlich der Sinkgeschwindigkeit und
Sedimentkompression, sowie den Einfluss einer Scherbeanspruchung auf deren Sedimentations-
verhalten. Im Vergleich zu Sporen zeigen lebende Zellen, die sich nicht in einem stark reduzierten
Stoffwechselstadium befinden, abweichende Eigenschaften. Die Zellen stehen in deutlich stér-
kerem Austausch mit dem umgebenden Medium, sodass Produkte aus diesem aufgenommen
oder in dieses segregiert werden. Gleichzeitig sind vitale Zellen weniger robust gegeniiber me-
chanischen Einfliissen, da sie in ihrer Zellstruktur eine geringere Stabilitit als ihre verkapselten
Sporen besitzen. Daher stehen im folgenden Kapitel die Eigenschaften vitaler Zellen der Gattung
Streptococcus thermophilus und deren Beeinflussung durch Scherbeanspruchung im Fokus der
Arbeit. Die drei verschiedenen Bakterienstimme ST-C, ST-D und ST-E unterscheiden sich dabei
nicht nur in zellspezifischen Eigenschaften, sondern auch in der Art und Struktur der gebildeten
EPS, sodass sich hieran eine weitere Unterscheidung in deren Sinkgeschwindigkeits- und Kom-
pressionsverhalten vermuten lésst. Teile dieses Kapitels sind bereits verdffentlicht und fiir die

vorliegende Arbeit angepasst [116].
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4.2.1. Analytische Bestimmung der konzentrationsabhangigen
Sedimentationsgeschwindigkeit

Da sich bereits in Kapitel 4.1.1 ergab, dass die Temperatur nur einen unerheblichen Einfluss auf
die Mediumsviskositit hat, wiahrend die Anderung der Konzentration deutlich stirker auf die
Sinkgeschwindigkeitseffekte wirkt, erfolgt die Durchfiihrung der weiteren Versuche bei einer
konstanten Raumtemperatur von 20 °C.

Die drei untersuchten Stimme der Gattung Streptococcus thermophilus ST-C, ST-D und ST-E unter-
scheiden sich im Wesentlichen durch die Lange ihrer gebildeten Zellketten, sowie die Art und
Menge der produzierten EPS. Fiir die analytische Bestimmung der Sedimentationsgeschwindig-
keit, sowie die Bewertung des konzentrationsabhéngigen Einflusses, erfolgt die Einstellung der
Probenkonzentrationen analog zu Kapitel 4.1.1 mittels isotonischer Kochsalzlgsung. Die optische
Zentrifuge LUMiSizer dient der Analyse der Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung und der
Sedimentkompression.

Da sich die tatsachliche Zellgrofe bei lebenden Zellen im Vergleich zu Sporen deutlich starker
unterscheiden kann, beispielsweise durch die Bildung von Zellketten, ist die Bestimmung der Zell-
grofe mittels Scheibenzentrifuge ein zuséatzlicher Bestandteil der Analysen. Grundsétzlich ergibt
sich die PartikelgrofSenverteilung auch aus den Sinkgeschwindigkeitsverteilungen des LUMiSizers.
Allerdings ist hierfiir die Kenntnis von Materialdaten wie Brechungsindex des Mediums und
der Partikel notwendig. Biologische Systeme lassen sich hinsichtlich dieser Eigenschaften nur
sehr schwer charakterisieren, sodass die Berechnung der Partikelgrofenverteilung auf Basis der
LUMiSizer-Messdaten zu nicht signifikanten Werten fithren wiirde. Wie fiir die verschiedenen Par-
tikelgrofenmessverfahren typisch, ist mit der Scheibenzentrifuge nicht die ,,wahre“ Partikelgro3e
bestimmbar. Daher sind die Ergebnisse der Scheibenzentrifuge immer in Relation zueinander zu

interpretieren.

Der Einfluss der Probenkonzentration auf die Zellen der Gattung ST-D ist in Abbildung 4.11 in
Form der Sedimentationsgeschwindigkeit in Abhédngigkeit der Probenkonzentration dargestellt.
Diese Untersuchung wurde fiir den Bakterienstamm ST-D durchgefiihrt, da hier die meisten
Effekte durch eine Verdiinnung erwartbar sind. ST-D bildet zum einen lange Zellketten bzw.
Kokkenverbande aus und segregiert gleichzeitig freie EPS in das umgebende Medium. Daher
spielen Verdiinnungseffekte bei diesem Bakterienstamm eine besondere Rolle.

Durch zunehmende Verdiinnung ist eine Verschiebung der Sedimentationsgeschwindigkeit zu ge-
ringeren Werten erkennbar. Dies ist auf die konzentrationsbedingte Verringerung der Kettenlédnge
bzw. die Auflésung von Kokkenverbinden zuriickzufithren. Wéihrend die Verteilungsbreite fiir die
unverdiinnte Probe verhéltnisméaRig breit ist, verringert sich diese mit zunehmender Verdiinnung.
Durch die Verdiinnung wird die Kettenlénge der Zellverbinde immer weiter reduziert bis sie
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Abbildung 4.11.: Dichteverteilung der Sedimentationsgeschwindigkeit fiir Proben unterschiedli-
cher Verdiinnung des Bakterienstamms ST-D

nahezu als Einzelzellen vorliegen. Wahrend die Zellverbande in der unverdiinnten Probe als
Agglomerat mit einer hoheren Sedimentationsgeschwindigkeit sinken, reduziert sich diese fiir
Einzelzellen auf niedrigere Werte. Im Vergleich zu den Sporen lésst sich fiir die vitalen Zellen
keine deutliche Abhéngigkeit der Viskositit von der Verdiinnung erkennen. Der entscheidende
Einfluss auf die Sinkgeschwindigkeit geht in diesem Fall von der Partikelgrof3e aus.

Da die beiden Stamme ST-E und ST-C nur kurze Kokkenverbinde ausbilden, ist eine detaillierte
Betrachtung der Partikelgrolde bei diesen Stammen von Interesse. Die Analyse erfolgt mittels
Scheibenzentrifuge. Analog zur Sedimentationsgeschwindigkeitsbestimmung mit dem LUMiSizer
hat die Probenkonzentration einen entscheidenden Einfluss auf die mittels Scheibenzentrifuge
bestimmte PartikelgrofSe. Da die PartikelgrofSe aus der Sedimentationsgeschwindigkeit der Partikel
resultiert, verfalschen Wechselwirkungen zwischen den Partikeln die Ergebnisse. Abbildung 4.12
zeigt den Zusammenhang der Probenkonzentration und der mittleren Partikelgrof3e ausgehend
von der unverdiinnten Probe fiir zwei unterschiedliche ST-Stdmme. Beide Stimme zeigen eine
deutliche Abnahme der mittleren Partikelgrofse mit abnehmender Probenkonzentration. Im Falle
von ST-E und ST-C ist diese Abnahme der Partikelgrol3e, welche direkt mit der Sinkgeschwindigkeit
korreliert, nicht auf eine Zerteilung von Zellketten zuriickzufiiren, da diese deutlich geringere
Kokkenlingen ausbilden. Bei Konzentrationen kleiner 10 % sind keine signifikanten Anderungen
der mittleren Partikelgr63e mehr zu erkennen, sodass ab diesem Punkt von einer ausreichenden
Verdiinnung auszugehen ist.
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Abbildung 4.12.: Einfluss der Probenkonzentration am Beispiel von ST-C und ST-E auf die mittlere
Partikelgrof3e nach Messung mit der Scheibenzentrifuge

Um den Einfluss der Probenkonzentration bei der Bewertung nachfolgender Scherversuche zu
minimieren, dient als geeignete Messkonzentration fiir die Scheibenzentrifuge eine Verdiinnung

von 1:20, was etwa einer Konzentration der urspriinglichen Probe von 5 % entspricht.

4.2.2. Einfluss gezielter Scherbeanspruchung
4.2.2.1. Unbelastete Probe

Um den Einfluss der Scherbeanspruchung auf die Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilungen
der drei ST-Stamme beurteilen zu kénnen, ist zunichst das grundlegende Verstindnis der unbe-
lasteten Probe essenziell. Abbildung 4.13 (b) zeigt die mit der Scheibenzentrifuge bestimmten
PartikelgroRenverteilungen fiir die Stdimme ST-C, ST-D und ST-E. Alle drei Stamme zeigen eine
monomodale Verteilung mit Partikelgrof3en zwischen 0,8 um und 1,6 um. Die geringste mittlere
Partikelgrolde ergibt sich fiir den kapsuldre EPS produzierenden Stamm ST-C mit etwa 0, 8 um.
Die grofSte mittlere Partikelgrof3e mit ungefdhr 1,3 um charakterisiert den Stamm ST-D, wéhrend
sich ST-E mit einer mittleren Partikelgro3e von etwa 1,0 um dazwischen einordnet.

Hierbei ist zu beriicksichtigen, dass die gemessene Partikelgrofde keine geometrischen Charakte-
risierungsgrofde wiedergibt, sondern durch das Sedimentationsverhalten definiert wird. Daher
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Abbildung 4.13.: Sinkgeschwindigkeitsverteilung (a) und Partikelgrof3enverteilung (b) der bakte-
riellen Kulturen ST-C, ST-D und ST-E

konnen kleine Partikel mit einer grofleren Dichtedifferenz zum umgebenden Medium, beispiels-
weise aufgrund einer anderen Zellzusammensetzung, gleich schnell sedimentieren wie grof3ere
Zellen mit einer geringeren Dichtedifferenz. Die anhand dieser Messtechnik erhaltenen Werte sind
somit als scheinbare Partikelgrof3e zu betrachten. Da es sich bei allen drei Proben um ST-Bakterien
handelt, ist zunachst von einer in etwa identischen PartikelgroRe der unterschiedlichen Stimme
auszugehen. Die deutlichen Unterschiede bei der Partikelgréenbestimmung sind folglich auf die
angewandte Messtechnik zuriickzufithren. Diese Aussage bestédrken die Sedimentationsgeschwin-
digkeitsanalysen, welche mit dem LUMiSizer erfolgten und in Abbildung 4.13 (a) dargestellt sind.
Passend zu den PartikelgroRenverteilungen, zeigt ST-C die geringsten Sedimentationsgeschwin-
digkeiten, gefolgt von ST-E und ST-D. Fiir einen Vergleich der unterschiedlichen Stimme und der
Bewertung hinsichtlich der Sinkgeschwindigkeitsverteilung sind in Tabelle 4.1 charakterisierende
Parameter der Stamme ST-C, ST-E und ST-D zusammengefasst.

ST-C und ST-E unterscheiden sich in ihrer Kokkenzahl pro Zellkette nur marginal, sodass aufgrund
der Partikelgrofde von einer nahezu identischen Sedimentationsgeschwindigkeit auszugehen
ist. Diese unterscheidet sich allerdings deutlich, sodass der Grund in der unterschiedlichen Art
synthetisierter EPS liegt. ST-C synthetisiert kapsulidre EPS, welche die Zellen umgeben und auf-
grund ihrer wasserbindenden Eigenschaften die Dichtedifferenz zwischen Zelle und Medium
reduzieren und daher als bremsende Schicht im Hinblick auf die Sedimentationsgeschwindigkeit
der Zellen wirken. Das primédre Maximum der Sinkgeschwindigkeitsverteilung des Stammes ST-C
ist bei 131 um -s~! zu sehen und reprisentiert den dominierenden Teil an Zellen. Zusitzlich sind
zwei weitere Maxima bei etwa 250 um -s~! und 65 um -s~ ! auffillig. Der schneller sedimentie-
rende Anteil ist den Kokkenverbdnden zuzuordnen. Der Anteil an langsam sedimentierenden
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Tabelle 4.1.: Charakteristische Parameter der gebildeten EPS-Typen, sowie Sedimentationseigen-
schaften fiir ST-C, ST-D und ST-E

Einheit ST-C ST-D ST-E
Kapsulare EPS ~ ja nein nein
Kokkenanzahl B 1-5 2-19 1-4
;egi)“(:::teKokkenzahl pro . 2,99 12,96 3,16
Viskositit Uberstand mPa-s 1,75 2,25 2,16
Ceps mger * kKGrtdium 1062 788 940
Xs50 pum 0,82 1,29 1,06
Vso pm - st 131 523 264

Partikeln bei etwa 65 um -s~! wird durch Zellbruchstiicke und Zellreste gebildet. Auffillig ist,
dass die schnell sedimentierenden Zellketten bei der Messung der Partikelgrof3enverteilung in
der Scheibenzentrifuge nicht erkennbar sind. Da die Probenzufuhr in die rotierende Scheibe
der Zentrifuge mit bereits vorgelegtem Dichtegradienten erfolgt, konnte dies durch den Eintritt
der Partikel in den als Starrkorper rotierenden Dichtegradienten begriindet sein. An diesem
Punkt in der Zentrifuge wirken auf die Zellketten groRe beschleunigende Krifte, sodass sich die
Zellverbande separieren und daher nicht fiir die Messung der Partikelgrof3e erfassbar sind. Ein
dhnlicher Verlauf wie bei ST-C zu beobachten ist, zeigt die Verteilung der Sinkgeschwindigkeit
des Stammes ST-E. Beide Staimme zeigen drei unterschiedliche Fraktionen in der Sinkgeschwin-
digkeitsverteilung. Da sie sich auch in ihrer Zellkettenlinge und -grof3e dhneln, bestétigt der
Stamm ST-E die Annahmen von schneller sedimentierenden Zellketten im hoheren und Zell-
bruchstiicke im niedrigeren Sinkgeschwindigkeitsbereich. Ein Unterschied lasst sich anhand
der absoluten Sinkgeschwindigkeit erkennen. Zellen des Stammes ST-E sedimentieren schneller
bei gleicher Verteilungsform. Dies ldsst sich darauf zuriickfithren, dass sie keine kapsuldren EPS

ausbilden, die einen verlangsamenden Effekt auf die Zellen haben, bei sonst dhnlicher Zellstruktur.

Die Ergebnisse der Sinkgeschwindigkeit und Partikelgrof3e fiir den Stamm ST-D unterscheidet
sich dagegen deutlich von ST'E und ST-C. Die Verteilung des Hauptpeaks ist breiter und liegt bei
wesentlich héheren Geschwindigkeiten. Der grof3e Anteil an schnell sedimentierenden Partikeln
iiber einen breiteren Sinkgeschwindigkeitsbereich deutet auf eine hohe Anzahl von Zellketten
hin. Die optische Analyse mittels Mikroskopie, wie in Abbildung 4.14 dargestellt, bestatigt diese
Aussage und gibt Aufschluss {iber die minimale und maximale Anzahl an Kokken innerhalb einer

Zellkette. Daraus ergibt sich eine statistische Verteilung, anhand derer der charakteristische Wert
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ngo ermittelbar ist. Dieser Wert gibt an, dass 90 % der Zellketten kleiner oder genauso lang sind.
Tabelle 4.1 fasst Informationen {iber die Zellkettenldnge, sowie iiber die Mediumsviskositét des
zellfreien Uberstandes und die Konzentration an gebildeten EPS im Medium zusammen.

Abbildung 4.14.: Mikroskopieaufnahme des Bakterienstamms ST-D

ST-D bildet mit einer Anzahl an Kokken pro Zellkette von ngg = 13 und Zellkettenldngen von
2 - 19 Kokken deutlich ldngere Ketten als ST-C mit einer Anzahl an Kokken pro Zellkette von 3
und einer Kettenldnge von 1 - 5 Kokken, sowie ST-E mit einer Anzahl an Kokken pro Zellkette
von 3,2 und einer Kettenlédngen von 1 - 4 Kokken. Die grol3e Varianz der Zellkettenlédnge von
ST-D zeigt sich auch deutlich in der breiten Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung, sowie der
Partikelgrofenverteilung. Da die GrofSe des Zellverbundes fiir ST-D durch die gréf3ere Anzahl
beteiligter Kokken mindestens doppelt so grof3 ist im Vergleich zu ST-C und ST-E sedimentieren
diese mit vergleichsweise hoheren Geschwindigkeiten. Die mittlere Sedimentationsgeschwindig-
keit von ST-D ist etwa doppelt so gro® im Vergleich zu ST-E und skaliert mit dem Vierfachen
von ST-C. Wihrend die Unterschiede in der Sinkgeschwindigkeitsverteilung deutlich erkennbar
sind, zeigen die Partikelgrof3enverteilungen aus der Analyse mittels Scheibenzentrifuge dhnliche
Verldufe. Da die Uberstande von ST-D und STE dhnliche Viskosititswerte aufweisen, miisste somit
bei gleicher Feststoffdichte die PartikelgrofRe von ST-D um +2 groRer sein als bei ST-E was etwa
1,5 um entspricht. Die gemessene mittlere Partikelgrofde liegt mit 1,29 um allerdings um etwa
15 % unterhalb dieses Wertes.

Wie in Kapitel 3.1 bereits beschrieben, liegt die mittlere Partikelgrof3e von Streptococcus thermo-
philus zwischen 0,8 und 1,0 um pro Kokke. In diesem Grof3enbereich sortieren sich die Zellen
des Stammes ST-E mit einer mittleren Partikelgréfe von 1,06 um stimmig ein, unter Beriicksichti-
gung von Zellpaaren, sowie den natiirlichen Schwankungen in der ZellgroRe durch Zellteilung.
Dasselbe Verteilungsbild ist bei ST-C zu vermuten, lediglich mit dem Unterschied der kapsuldr um
die Zellen liegenden EPS-Schicht. Diese bremst die sedimentierenden Partikel, sodass scheinbar
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kleinere Partikelgrof3en resultieren und sich die gesamte Verteilung zu geringeren Partikelgrof3en
verschiebt. Die kapsuldre Bindung der EPS an die Zellen bei ST-C erklart auch den geringeren
Viskosititswert des Uberstandes trotz der hochsten EPS-Konzentration im Medium. Dabei ist die
Messmethodik entscheidend fiir die Interpretation der Ergebnisse.

Fiir die Bestimmung der Viskositét erfolgt die Zellabtrennung {iber einen Zentrifugationsschritt mit
anschlieRender Viskosititsmessung des zellfreien Uberstandes. Zur Konzentrationsmessung der
EPS wird das gesamte Fermentationsmedium inklusive Zelle aufgeheizt, sodass sich die kapsuldren
EPS von den Zellen 16sen und in einem weiteren Analyseschritt in Form von Glukoseeinheiten
bestimmbar sind. Wahrend der Viskositdtsmessung haften die kapsuldren EPS folglich weiterhin
an der Zelle, sodass sie keinen Einfluss auf die Viskositdt des Mediums nehmen, wihrend fiir die
Konzentrationsbestimmung eine Ablosung der EPS von den Zellen erfolgt, sodass diese bei der
Konzentrationsanalyse erfasst werden. Fiir den Fall von ST-D und ST-E wirkt sich dieser Effekt nur
geringfligig aus, da diese Stimme freie EPS ins Medium segregieren und somit Einfluss auf die
Mediumviskositét ausiiben.

Die deutlich hohere mittlere Sedimentationsgeschwindigkeit von ST-D gegeniiber ST-E ist daher
aufgrund der nahezu identischen Viskositit auf die Unterschiede in der Partikelgrof3enverteilung
zuriickzufithren. Der Unterschied beziiglich der gemessenen Partikelgrol3e féllt allerdings geringer
aus, als die doppelt so hohe Sedimentationsgeschwindigkeit vermuten lasst.

Da die Partikelgrof3e fiir alle drei Stamme pro Kokke identisch anzunehmen ist, sind tatsachli-
che Unterschiede der Partikelgré3e auf unterschiedliche Zellkettenldngen zu beschrédnken. ST-D
zeigt, wie in Tabelle 4.1 dargestellt, deutlich ldngere Ketten im Vergleich zu den beiden anderen
Kulturen, was sich in der hoheren gemessenen Partikelgrofie duRert. Allerdings schmalert das
verwendete Messverfahren diesen Unterschied, da sich die Zellketten beim Eintritt in den rotie-
renden Dichtegradienten trennen und somit die Partikelgréenverteilung verfilschen. Daraus
folgt, dass die Einzelkokken, die iiber die PartikelgroRenverteilung deutlich erkennbar sind, fiir
alle Stimme eine dhnliche Verteilung aufweisen. Durch das Vorhandensein von kapsulédren EPS,
sowie die urspriinglich ldngeren Ketten verschiebt sich die Verteilung zu niedrigeren oder hoheren
Werten.

4.2.2.2. Scherbeanspruchung mittels Hochdruckhomogenisator

Im industriellen Umfeld erfahren Bakterien in der Regel eine Scherbeanspruchung durch einen
Homogenisator, beispielsweise um einen Zellaufschluss gezielt zu induzieren. Daher ist der

Einfluss dieses Verarbeitungsschrittes auf die weiteren Abtrennschritte von grofem Interesse. Die
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Bakterienstimme ST-C, ST-D und ST-E wurden dafiir einer Scherbelastung in einem Hochdruck-
Labor-Homogenisator bei Driicken von 2, 4 und 6 MPa ausgesetzt und der Einfluss auf die

PartikelgrofSe, Sinkgeschwindigkeit und Sinkgeschwindigkeitsverteilung charakterisiert.
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Abbildung 4.15.: Relative PartikelgréfRendnderung (a) und relative Sinkgeschwindigkeitsdnde-
rung (b) fiir die Bakterienstimme ST-C, ST-D und ST-E nach Scherung mittels
Hochdruckhomogenisator

Zur Bewertung ist in Abbildung 4.15 (a) die Anderung der PartikelgroRe im Verhiltnis zur
unbelasteten Probe {iber den Zusammenhang

. o X —Xx
PartikelgroReninderung = —telastet “unbelastet

-100 (4.2)

Xunbelastet

fiir die charakteristischen Grofenbereiche x;, x50 und xq, dargestellt. Werte im positiven Bereich
bedeuten die Zunahme der Partikelgrof3e im jeweiligen Bereich, wihrend negative Werte eine
Abnahme zeigen. Die Messung erfolgte mittels Scheibenzentrifuge. Analog ist in Abbildung 4.15
(b) die relative Sinkgeschwindigkeitsdnderung

Vbelastet — Yunbelastet

Sinkgeschwindigkeitsdnderung = -100 (4.3)

Vunbelastet

abgebildet. Die Analyse wurde mittels LUMiSizer durchgefiihrt.
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ST-C zeigt eine deutliche Zunahme der scheinbaren Partikelgré3e durch die Scherbeanspruchung.
Dies ist auch in der Zunahme der Sinkgeschwindigkeit mit zunehmendem Homogenisierungsdruck
erkennbar. Fiir ST-C nehmen die Werte fiir PartikelgroRe und Sinkgeschwindigkeit sowohl fiir die
kleinen als auch die groen Fraktionen, représentiert durch die x;y bzw. v;5 und xgy bzw. vgg-
Werte, zu. Dies deutet darauf hin, dass eine Anderung in den Eigenschaften des gesamten Zellkol-
lektivs ursichlich ist. Mit den Erkenntnissen aus den vorangegangenen Kapiteln kann dies auf
das Ablosen der kapsulédren EPS von der Zelloberflache zuriickgefiihrt werden.

Die Zellen des Bakterienstamms ST-D reagieren mit einem gegensétzlichen Effekt auf die Scherbe-
anspruchung. Die Partikelgrof3e nimmt mit zunehmendem Homogenisierungsdruck und iiber alle
GroBenfraktionen ab. Dies ist als Zellkettenzerstorung zu interpretieren. Die Sinkgeschwindigkeit
zeigt ein uneinheitliches Verhalten. Wéhrend die Sinkgeschwindigkeit der kleinen Partikelgro-
Benfraktion v, geringfiigig zunimmt, nimmt sie fiir die grof3e Partikelfraktion fiir vo, deutlich
ab. Die Geschwindigkeitsabnahme der grof3en Partikelfraktion ist analog zur Partikelgrof3e der
Zellkettenzerstorung zuzuordnen. Die Zunahme der Sinkgeschwindigkeit der kleinen Fraktion
ist in der Reduktion der Medienviskositédt durch die Scherbeanspruchung begriindet. Die nicht
ansteigende Partikelgrée der kleinen Fraktion bestétigt den Einfluss der Viskositat auf deren
Sinkgeschwindigkeit, da die Analyse mittels Scheibenzentrifuge unabhingig von der Medienvis-
kositét ist. Dabei ist eine geringe Scherbelastung bei einem Homogenisierungsdruck von 2 M Pa
ausreichend, um den Effekt zu erzielen. Weitere Druckerhéhung fiithrt zu keinen weiteren Ande-
rungen in der Sinkgeschwindigkeit.

Fiir den Bakterienstamm ST-E ldsst sich nahezu kein Effekt auf die Partikelgrof3e und Sinkge-
schwindigkeit unabhingig vom Homogenisierungsdruck feststellen. Dies liegt in den Zelleigen-
schaften des spezifischen Stammes begriindet. Im Vergleich zu ST-C bildet ST-E keine kapsularen
EPS-Schichten, sodass der Effekt des Ablosens durch die Scherbeanspruchung nicht vorliegt.
Gleichzeitig tendiert ST-E nicht zur Bildung langer Zellketten, wie dies beispielsweise fiir ST-D der
Fall ist, sodass auch kein Effekt durch eine Zellkettenzerstérung durch die Scherbeanspruchung
erwartbar ist. Fiir einen weiteren Vergleich sind in Abbildung 4.16 die Sinkgeschwindigkeitsver-
teilungen der unbelasteten Probe, sowie nach Homogenisierung bei 2, 4 und 6 M Pa fiir ST-C und
ST-D dargestellt. Wie bereits anhand der diskutierten Ergebnisse nach Abbildung 4.15 verdeutlicht,
ergeben sich fiir den Bakterienstamm ST-E keine wesentlichen Unterschiede im Sinkgeschwindig-
keitsverlauf. Daher wird auf eine Darstellung der Sinkgeschwindigkeitsverteilung in Abhéngigkeit
der Scherbelastung fiir ST'E an dieser Stelle verzichtet.

Die Verteilungen verdeutlichen die wesentlichen Unterschiede der Bakterienstimme sowie deren
Reaktion auf eine Scherbelastung. Wahrend sich die Kurven fiir den Stamm ST-C bei gleicher
Verteilungsbreite zu hoheren Sinkgeschwindigkeiten verschieben, dndert sich fiir den Stamm

ST-D hauptsachlich die Form der Verteilung. ST-C-Zellen bilden keine Kokkenverbidnde, sondern
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Abbildung 4.16.: Sinkgeschwindigkeitsverteilung nach Analyse im LUMiSizer der bakteriellen
Kulturen ST-C und ST-D nach Scherung mit dem Hochdruckhomogenisator
Emulsiflex C5 bei einem Scherdruck von 0 MPa, 2 MPa, 4 MPa und 6 MPa

liegen bereits im unbelasteten Zustand als Einzelzellen oder Zellpaare vor. Durch die Scherbelas-
tung erfolgt die Ablosung kapsuldrer EPS und die Zellen sedimentieren aufgrund der erhéhten
Dichtedifferenz schneller. Im Vergleich dazu liegen die Zellen des ST-D Stamms als Zellketten
vor. Daher zeigt sich im unbelasteten Zustand eine sehr breite Verteilung mit einer geringen
Verteilungsdichte. Durch die Scherung verschmélert sich der Peak deutlich. Hauptsachlich nimmt
dabei der Anteil der grofen Partikel zugunsten der mittelgrofen Partikelfraktion ab. Der Einfluss
der Scherwirkung auf kleine Partikel ist vernachlissigbar. Diese Ergebnisse verdeutlichen erneut
die Zerstorung von Zellketten fiir den Stamm ST-D durch die Scherung, sodass deren Einzelzellen
die Verteilungsdichte im mittleren Partikelgréf3enbereich erhéhen.

4.2.2.3. Scherbeanspruchung mittels Zahnkranzdispergierer

In Kapitel 4.2.2.2 ist die Scherbelastung der verschiedenen Bakterienstimme mit einem Labor-
Hochdruck-Homogenisator beschrieben. Um die Reaktion der Zellen auf eine gesteigerte Scher-
belastung zu bewerten, ist im folgenden Kapitel der Einfluss der Scherbeanspruchung in einem
Zahnkranzdispergierer auf die PartikelgroRe, Sinkgeschwindigkeit und Sinkgeschwindigkeitsver-

teilung thematisiert.
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Abbildung 4.17.: Relative Partikelgroflenénderung (a) und relative Sinkgeschwindigkeitsdnde-
rung (b) fiir die Bakterienstdamme ST-C, ST-D und ST-E nach Scherung mittels
Zahnkranzdispergierer

Abbildung 4.17 (a) zeigt die relative Partikelgroenénderung der verschiedenen Bakterienstimme
nach der Scherbeanspruchung mittels Zahnkranzdispergierer fiir 10, 30 und 120 s bei einer Dreh-
zahl von 19.000 rpm. Analog ist in Abbildung 4.17 (b) die relative Sinkgeschwindigkeitsdnderung
dargestellt.

Wie bereits in Kapitel 4.2.2.2 beschrieben, nimmt die scheinbare Partikelgrof3e fiir den Bak-
terienstamm ST-C mit zunehmender Scherdauer zu. Dabei nimmt die Partikelgrof3e tiber alle
GroRenfraktionen gleichmiafig zu. Im Homogenisator lasst sich zwar der grundsétzlich gleiche
Effekt erkennen, allerdings ist er mit einer Zunahme bei hochstem Homogenisierdruck von 6 M Pa
um 30 % deutlich stdrker ausgeprégt als im Zahnkranzdispergierer bei einer maximalen Scher-
dauer von 120 s mit einer Zunahme um ca. 10 %. Gemeinsam mit den Ergebnissen der relativen
Sinkgeschwindigkeitsdnderung, dargestellt in Abbildung 4.17 (b), lasst sich dies durch eine andere
Charge des Bakterienstammes ST-C erkldren. Obwohl es sich um den gleichen Stamm, hergestellt
unter den gleichen Fermentationsbedingungen, handelt, bilden sich fiir den im Zahnkranzdisgper-
gierer eingesetzten Stamm lingere Zellketten aus. Bei der Analyse mittels Scheibenzentrifuge
sind diese nicht zu erkennen, da die hohe Beschleunigung bei der Probenaufgabe, wie bereits
in Kapitel 4.1.1 gezeigt, die Zellketten zerstort. Daher ist der Effekt in der Scheibenzentrifuge
auf das Ablésen von EPS zuriickzufiihren. Bei den Messungen der Sinkgeschwindigkeit ist die
Zerstorung von Zellketten aufgrund der Scherbeanspruchung jedoch erkennbar. Wahrend die
Sinkgeschwindigkeit fiir Partikelfraktionen des Bereichs v, mit ansteigender Scherdauer nahezu
konstant bleiben, reduziert sich diese fiir den Bereich vy mit zunehmender Scherdauer wesent-
lich.
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Die These der Zellkettenzerstorung ist anhand einer Analyse mehrerer Proben mittels Lichtmikro-
skop nachweisbar. Die Ergebnisse der Auszdhlung der Kokkenverbidnde aus lichtmikroskopischen
Aufnahmen ist in Abbildung 4.18 dargestellt. Wahrend in der unbelasteten Probe noch ein An-
teil an Zellenketten aus 5 - 10 und 3 - 4 Kokken enthalten war, sind nach einer Scherbelastung
bei 19.000 rpm im Zahnkranzdispergierer nahezu ausschlie3lich Einzelzellen oder Zellpaare

vorhanden.
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Abbildung 4.18.: Verteilung der Kokken je Zellkette fiir ST-C nach unterschiedlicher Scherbean-
spruchung im Zahnkranzdispergierer

Die Ergebnisse fiir den Bakterienstamm ST-D sind analog zu den Resultaten des Homogenisators
interpretierbar. Zellketten werden zerstort, sodass sowohl die Partikelgrofe als auch die Sinkge-
schwindigkeit abnimmt. Im Vergleich zu den Zellketten des ST-C Stammes bildet ST-D ldngere
Verbiinde, sodass auch der Effekt auf die Sinkgeschwindigkeit fiir diesen Stamm starker ausfallt.
So nimmt die Sinkgeschwindigkeit der grof3en Fraktion mit —60 % im hoéheren Maf3e ab als fiir
den Stamm ST-C mit —40 % beobachtbar ist. Analog zu Abbildung 4.18 wurde auch fiir die Zellen
des Stammes ST-D eine Analyse der Kokkenldnge nach unterschiedlichen Scherbelastungen mittels
Lichtmikroskop durchgefiihrt. Die Ergebnisse sind Abbildung 4.19 zu entnehmen. Nach einer
Scherbeanspruchung mit 24.000 rpm sind keine Zellketten mit Kettenldngen von 16 — 20, sowie
11 - 15 Kokken mehr vorhanden. Die Anzahl der Ketten mit Kettenlangen von 5-10 Kokken ist um
mehr als die Hélfte reduziert, wihrend Ketten mit 3 — 4 Kokken etwa doppelt so hiufig vorhanden
sind. Einzelzellen und Zellpaare sind in etwa dreimal so haufig vorzufinden im Vergleich zum

unbelasteten Zustand.
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Abbildung 4.19.: Verteilung der Kokken je Zellkette fiir ST-D nach unterschiedlicher Scherbean-
spruchung im Zahnkranzdispergierer

Wie die deutlich breitere Verteilung der Zellketten von ST-D im Vergleich zu ST-C zeigt, sind bei
ST-D wesentlich mehr Ketten mit 3 - 4 Kokken oder mehr vorhanden, wiahrend ST-C hauptséachlich
Einzelzellen und Zellpaare aufweist. Der Einfluss der Scherung auf die Zellen des Bakterienstamms
STE ist analog zum Hochdruckhomogenisator unwesentlich. Durch die Scherbelastung ergibt
sich keine deutliche Anderung in der PartikelgroRe oder der Sinkgeschwindigkeit. Analog zu
Abbildung 4.16 in Kapitel 4.2.2.2 fiir den Hochdruckhomogenisator, ist in Abbildung 4.20 die
Sinkgeschwindigkeitsverteilung in Abhingigkeit der Scherdauer von 30, 60 und 120 s bei einer
Drehzahl von 19.000 rpm fiir die Bakterienstimme ST-C und ST-D dargestellt. Anhand des

Verlaufes sind die Vorgidnge wahrend der Scherung deutlicher identifizierbar.

Anhand der Sinkgeschwindigkeitsverteilung im unbelasteten Zustand fiir ST-C ist der Einfluss der
unterschiedlichen Chargen deutlich erkennbar. Wahrend sich bei Scherbelastung im Hochdruck-
homogenisator, dargestellt in Abbildung 4.16, die gesamte Kurve ohne wesentliche Anderung
der Verteilungsform zu héheren Sinkgeschwindigkeiten verschiebt, dndert sich fiir die Scherbe-
lastung im Zahnkranzdisperierer auch die Form der Verteilung. Fiir die unbelastete Probe sind
drei Peaks erkennbar, wobei der Hauptpeak eine geringe Verteilungsdichte aufweist im Vergleich
zum belasteten Zustand im Zahnkranzdispergierer oder Hochdruckhomogenisator. Der Peak bei
geringeren Sinkgeschwindigkeiten ist Zellbruchstiicken zuzuordnen. Diese reduziert sich mit

zunehmender Scherbeanspruchung und ist bei einer maximalen Scherung nicht mehr erkennbar.
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Abbildung 4.20.: Sinkgeschwindigkeitsverteilung nach Analyse im LUMiSizer der bakteriellen
Kulturen ST-C und ST-D nach Scherung mit dem Zahnkranzdispergierer bei einer
Scherdauer von 0, 10, 30 und 120 s

Dies liegt in zwei Effekten begriindet. Zum einen geht der ohnehin geringe Anteil an sehr langsam
sedimentierenden Partikeln durch die Zunahme der Signalstdrke im mittleren Sinkgeschwindig-
keitsbereich im Messrauschen verloren. Gleichzeitig verdndert sich durch die Zerstoérung der
Zellketten die Anzahl an Einzelpartikeln im Medium. Die Einzelzellen verteilen sich im gleichen
Volumen iiber einen gréReren Bereich als die Zellketten, die miteinander verbunden sind. Das
Oberflachen-Volumen-Verhéltnis fiir Einzelzellen ist somit hoher als fiir Zellketten. Gleichzeitig
bedeutet dies auch eine starkere Wechselwirkung mit dem umgebenden Medium und geédnderte
Sinkgeschwindigkeitsbedingungen resultieren. Als Konsequenz sedimentiert die geringe Anzahl
an Zellbruchstiicken durch die stirkere Wechselwirkung der rdumlich nahen Einzelzellen mit
einer dhnlichen Geschwindigkeit, weshalb sie nicht mehr als Einzelpartikel identifizierbar sind.

Der Peak bei hoheren Sinkgeschwindigkeiten verteilt sich iiber einen breiten Sinkgeschwindig-
keitsbereich und reprasentiert die Zellketten. Durch die Scherung werden diese zerstort und
die Verteilung wird enger. Dabei sind zwei Phasen in der Verschiebung erkennbar. In der ersten
Phase verschiebt sich analog zu den Untersuchungen im Hochdruckhomogenisator die gesamte
Verteilung bei gleicher Form zu hoheren Sinkgeschwindigkeiten. Analog liegt dies im Ablosen
der kapsuldren EPS begriindet. In der zweiten Phase bei hoheren Scherbelastungen von 30 s
tritt der Effekt der Zellkettenzerstérung mit einer Anderung der Verteilungsform auf. Die Sinkge-
schwindigkeitsverteilung von ST-C unterliegt aufgrund der Scherbeanspruchung somit mehreren
Effekten. Der bedeutendste Effekt hinsichtlich der Hohe der Sinkgeschwindigkeit ist das Ablosen
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der EPS-Schicht und der daraus resultierenden Verschiebung zu hoheren Absinkraten. Durch das
Fehlen der EPS entféllt deren bremsende Wirkung auf die Sinkgeschwindigkeit der Zellen, sodass
das gesamte Kollektiv beschleunigt sedimentiert. Dies erkldrt auch den mittels Scheibenzentrifuge
bestimmten Anstieg der PartikelgroRe, da hierbei die Sinkgeschwindigkeit Grundlage fiir die
Berechnung der Partikelgrof3e ist. Das Ablosen der EPS-Schicht von den Zellen durch die Scherbe-
anspruchung bestétigt Abbildung 4.21, welche die mit Tusche angefarbten Bakterienzellen von
ST-C vor und nach der Scherbeanspruchung unter dem Lichtmikroskop zeigt. Im linken Bild sind
die kapsulédren EPS vor der Scherbeanspruchung als helle Bereiche um die Zellen zu erkennen,
da die Tuschepartikel nicht in die EPS-Schicht eindringen konnen. Nach der Scherbeanspruchung
ist keine EPS-Schicht mehr zu erkennen, dargestellt in Abbildung 4.21 (b).

Abbildung 4.21.: Mikroskopieaufnahmen der mit Tusche gefarbten Zellen von ST-C mit kapsulérer
EPS-Schicht in ungeschertem Zustand (a) und ohne kapsuldre EPS-Schicht nach
Scherung im Ultra-Turrax bei 24.000 rpm fiir 120 s (b)

Zusétzlich reduziert sich im Falle von ST-C im Zahnkranzdispergierer die Sinkgeschwindigkeit
durch die Zerstorung von Zellketten. Die dadurch induzierten Scherkrifte beanspruchen die
vorhandenen Zellketten so stark, dass diese sich trennen. Je ldnger dabei die Zellketten sind,
desto empfindlicher sind sie gegeniiber einer Scherbeanspruchung. Die ldngsten Zellketten bilden
die grofsten Partikel und repréasentieren daher hauptsichlich die hochsten Sedimentationsge-
schwindigkeiten mit vo,. Die kiirzesten Zellketten, bzw. Zellpaare und Einzelzellen weisen die
geringsten Sedimentationsgeschwindigkeiten auf und sind daher vermehrt im Bereich langsam
sedimentierender Partikel um v;, zu finden. Diese beiden durch die Scherbeanspruchung hervor-
gerufenen Effekte fithren zu einer Verschiebung der Sinkgeschwindigkeitsverteilung zu héheren
Werten bei gleichzeitig engerer Verteilungsbreite.

Ein weiterer Effekt ist die Anderung der Anzahl an Einzelpartikel im gleichen Volumen. Dadurch
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dndern sich die Sinkgeschwindigkeitsbedingungen und eine gleichméQigere Sedimentation resul-
tiert. Dieser Effekt konnte in den Kapiteln 4.1.1 und 4.1.2 bereits beschrieben werden. Zwar liegen
hier unterschiedliche Mechanismen vor, die allerdings zum gleichen Effekt fithren. Wahrend die
Vereinzelung von Zellen im gleichen Volumen zu einer starkeren gegenseitigen Beeinflussung
fiihrt, ist dieser Effekt gegenteilig fiir die Verdiinnung einer Probe. Der vierte Einflussfaktor ist die
Viskositit der Proben, die durch die Scherbeanspruchung ebenfalls beeinflussbar ist. Die langen
Polymerketten bilden Schlaufenstrukturen, welche die Sedimentation der Bakterienzellen erschwe-
ren. Durch die konvektive Forderung im Hochdruckhomogenisator und Zahnkranzdispergierer
entsteht eine gerichtete Stromung, deren Scherkréfte die intermolekularen Wechselwirkungen der
Polymere unterbrechen und damit die Viskositéit senken. Experimente hinsichtlich der Beeinflus-
sung der Viskositit durch die Scherbeanspruchung zellhaltiger Medien verschiedener ST-Stdmme
zeigen dhnliche Tendenzen und sind in Jaros et. al. beschrieben [27].

Fiir Zellen des Stammes ST-D ergibt sich fiir die Scherung im Zahnkranzdispergierer dasselbe
Resultat wie fiir den Hochdruckhomogenisator. Die Zellketten werden zerstort, sodass sich die
Form der Verteilung deutlich dndert. Gleichzeitig ist keine wesentliche Verschiebung zu hoheren
Sinkgeschwindigkeiten erkennbar, da durch das Fehlen von kapsuldren EPS fiir diesen Stamm,
kein positiver Effekt auf die Sinkgeschwindigkeit durch die Scherung erwartbar ist.

4.2.2.4. Vergleich verschiedener Leistungseintrage

Anhand der bisherigen Versuche und Diskussionen wird die Bedeutung der ausfiihrlichen Charakte-
risierung der individuellen Bakterienstammeigenschaften, sowie deren Separationseigenschaften
mit und ohne Scherbelastung deutlich. Dariiber hinaus ist die Bewertung dieser Eigenschaften hin-
sichtlich einer industriellen Anwendung eine weitere zentrale Fragestellung. Dabei liegt der Fokus
auf der Wahl der geeigneten Scherparameter zur Erzielung eines optimalen Abtrennergebnisses.
Beispielsweise zeigt Abbildung 4.17, dass der Effekt der EPS-Abscherung bereits nach einer kurzen
und intensiven Scherdauer von 10 s erreichbar ist. Damit eine Zellkettenzerstorung stattfindet,
sind dagegen langere Scherdauern notwendig. Um weiterfiihrende Aussagen hinsichtlich Scherbe-
anspruchung und Sinkgeschwindigkeit zu erzielen, ist im folgenden Kapitel der Energieeintrag der
beiden Scherbeanspruchungsarten mit dem Ziel eine optimale Scherbeanspruchung der Bakterien
zu definieren ndher betrachtet. Der Energieeintrag in die jeweiligen Proben hangt von mehreren
Faktoren ab. Zunichst muss zwischen den beiden Scherapparaturen unterschieden werden, da
diese zwei unterschiedliche Funktionsprinzipien einsetzen.

Der Hochdruckhomogenisator fordert die Partikel mit definiertem Druck durch eine Querschnitts-
verengung und erreicht so eine Scherung der Partikel, ohne dem Medium in signifikanter Form

Wirmeenergie zuzufithren. Die Intensitdt der Scherbeanspruchung ist mittels unterschiedlicher
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Lochblenden iiber den Scherdruck regulierbar. Der Zahnkranzdispergierer nutzt dagegen eine
axiale Stromung durch die Ansaugung des Mediums im unteren Teil des Dispergierstabes und
dessen Beschleunigung beim Auslassen in radialer Richtung. Dadurch entstehen hohe Scherkrifte,
die zu Kaviationseffekten und einer signifikanten Warmeentwicklung im Medium fithren. Im Ver-
gleich zum Homogenisator setzt sich die ins System eingetragene Energie aus der Scherintensitit,
die {iber die Drehzahl einstellbar ist, und der Scherdauer zusammen. Am Beispiel von ST-C ist der
Drehzahleinfluss des Zahnkranzdispergieres auf die Sedimentationsgeschwindigkeitsverteilung
durch Analyse im LUMiSizer verdeutlicht. Die Versuche wurden mit der gleichen Charge des ST-C
Stammes durchgefiihrt wie in Kapitel 4.2.1.
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Abbildung 4.22.: Sinkgeschwindigkeitsverteilung des Bakterienstammes ST-C nach unterschiedli-
chen Scherbeanspruchungen

Abbildung 4.22 zeigt die Sinkgeschwindigkeitsverteilung in Abhingigkeit der Scherintensitét
bei einer Scherdauer von 120 s fiir den Bakterienstamm ST-C. Bereits eine Scherintensitdt von
5.000 rpm fiihrt zu einer vollstindigen Zerteilung der Zellketten in Einzelzellen. Wahrend fiir die
unbelastete Probe Zellketten im Bereich grofSerer Sedimentationsgeschwindigkeiten erkennbar
waren, ist dies bereits nach dem geringsten Schereintrag nicht mehr der Fall. Bei hoheren Scher-
intensitdten dndert sich die Form der Verteilungskurve nur noch unwesentlich. Sie verschiebt sich
dagegen zu hoheren Sinkgeschwindigkeitswerten aufgrund des Ablosens der kapsuldren EPS.
Somit ist ersichtlich, dass die Zellkettenzerstorung fiir den Zahnkranzdispergierer bei einer Scher-
dauer von 120 s unabhéngig von der Scherintensitéit ist. Das Ablosen der EPS-Schicht erfordert
dagegen hohere Scherintensitaten und erreicht erst bei maximaler Scherbelastung das Optimum
hinsichtlich der Sinkgeschwindigkeit. Ein zuséatzlicher Effekt durch die hohe Scherintensitét liegt
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in der Reduktion der Mediumsviskositéit und der zusatzlichen Beschleunigung der Sinkgeschwin-
digkeit begriindet.

Basierend auf der Scherdauer und -intensitat fiir den Zahnkranzdispergierer, sowie auf dem Scher-
druck fiir den Hochdruckhomogenisator, lasst sich ein vom Funktionsprinzip des Dispergiererites
unabhéngiger Energieeintrag bestimmen. Abbildung 4.23 zeigt die mittlere Sinkgeschwindigkeit
mit zunehmendem Energieeintrag fiir die untersuchten Bakterienstdmme fiir beide Dispergierge-

rate.
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Abbildung 4.23.: Mittlere Sinkgeschwindigkeit in Abhéngigkeit des Energieeintrags von ST-C,
ST-D und ST-E

Die Berechnungsgrundlage des Energieeintrags in Abhingigkeit der Schermethode, sowie Scher-
parameter ist in Kapitel 3.3.1 und 3.3.2 erldutert. Die mittlere Sedimentationsgeschwindigkeit und
der volumenspezifische Energieeintrag zeigen einen logarithmischen Zusammenhang. Dabei weist
ST-D eine deutliche Reduktion der mittleren Sedimentationsgeschwindigkeit mit zunehmendem
Energieeintrag auf. Daraus lasst sich schlieen, dass zur vollstdndigen Zellkettenzerstérung sehr
hohe Energieeintrdage notwendig sind. Ist diese fiir den Prozess nicht notwendig, sondern lediglich
eine Homogenisierung der Suspension das Ziel, ist ein niedrigerer Energieeintrag ausreichend.
Damit sind Kosten einsparbar. Eine Tendenz fiir die Stimme ST-E und ST-C ist dagegen weniger
deutlich, aber dennoch ersichtlich. Die Sinkgeschwindigkeit fiir den Bakterienstamm ST-C nimmt
mit zunehmendem Energieeintrag durch das Ablésen der EPS-Schicht zu. Als Konsequenz kann fiir
eine optimale Abtrenngeschwindigkeit der Zellen das Einbringen von moglichst viel Scherenergie
von Vorteil fiir den Prozess sein.

Im Falle von ST-E lasst sich ebenfalls eine geringfiigig fallende Abhéngigkeit vom Energieeintrag
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hinsichtlich der Sinkgeschwindigkeit erkennen. Da auch der Stamm ST-E in geringem Mal3e
Zellketten ausbildet, kann dieser Effekt auf eine Zerteilung dieser Verbande hindeuten. Allerdings
ist der Effekt weniger stark ausgeprégt.

Hinsichtlich der mittels Hochdruckhomogenisator gescherten Proben ergeben sich fiir alle drei
Stimme geringere mittlere Sedimentationsgeschwindigkeiten im Vergleich zum Ultra-Turrax, bei
identischem Energieeintrag. Die Erkldrung hierfiir ist bereits in Kapitel 4.2.2.2 diskutiert. Im Fall
von ST-D findet schon bei dem geringsten Scherdruck von 2 M Pa eine vollstindige Zerstérung von
Zellverbanden und Zellketten statt, sodass die Sedimentationsgeschwindigkeit entsprechend redu-
ziert ist. Bei ST-C kam eine andere Charge zum Einsatz, sodass die Daten nur bedingt vergleichbar
sind. Bei gleicher Charge ist bei mittels Homogenisator gescherten Proben ebenfalls von einer
etwas geringeren mittleren Sinkgeschwindigkeiten wie bei der Scherung mit dem Ultra-Turrax
auszugehen, da hierbei ebenfalls die Zellketten bereits bei geringen Scherdriicken zerstoért und
die kapsuldren EPS nur zum Teil von der Zelloberfldche abgel6st sind. Die geringeren mittleren
Sedimentationsgeschwindigkeiten bei ST-E sind ebenfalls auf die Zerstorung der kurzen Zellketten
zuriickzufiihren.

Da somit fiir alle drei Stimme geringere mittlere Sedimentationsgeschwindigkeiten nach der
Scherung mittels Hochdruckhomogenisator bestimmt wurden, konnte auch zusétzlich ein Un-
terschied aufgrund der Scherbeanspruchungsart fiir die unterschiedlichen Werte sorgen. Da der
Ultra-Turrax im Vergleich zum Hochdruckhomogenisator wesentlich ungleichméfiger schert und
auch deutlich mehr Wéarme ins System einbringt, konnten lokale Temperaturspitzen auch Veran-
derungen der EPS-Eigenschaften verursacht haben. Beispielsweise konnte die hohere Temperatur
EPS-Verklebungen auflockern oder 16sen, sodass die Zellen schneller sedimentieren kénnen. Auch
Verdnderungen der EPS-Struktur sind aufgrund der Scherbeanspruchung moglich.

Die Ursachen fiir die Verdnderung der mittleren Sedimentationsgeschwindigkeit der Kulturen ist
bereits im vorigen Kapitel ausgiebig diskutiert. Da die mittlere Sinkgeschwindigkeit nur bedingt
Informationen iiber die Abldufe wéihrend der Scherung ermdglicht, zeigt Abbildung 4.24 den
Einfluss eines niedrigen Energieeintrages von 12,5 J - ml™! (a) und eines hohen Energieeintrages
von 1050 J - ml~! (b) auf die Sinkgeschwindigkeitsverteilung der Stimme ST-C und ST-D. Da
zusdtzlich von Interesse ist, ob der Zusammenhang zwischen Scherdauer und Scherintensitit
einen entscheidenden Einfluss auf die Sinkgeschwindigkeitsverteilung hat, ist dies ebenfalls in
Abbildung 4.24 dargestellt.

Abbildung 4.24 (a) verdeutlicht, dass die Kombination der Scherparameter Scherdauer und
Scherintensitit bei gleichem Energieeintrag die Sinkgeschwindigkeit maf3geblich beeinflusst. Der
geringe volumenspezifische Energieeintrag von 12,5 J - ml~! ergibt sich aus einer Scherdauer
von 10 s bei 11.000 rpm, bzw. 60 s Scherdauer bei 5.000 rpm. ST-C zeigt bei einer Drehzahl
von 5.000 rpm nach 60 s keine Verschiebung zu héheren Sedimentationsgeschwindigkeiten
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Abbildung 4.24.: Sinkgeschwindigkeitsverteilung bei einem volumenspezifischen Energieeintrag
von 12,5J -ml~* (a) und 1050 J - ml~! (b) von ST-C und ST-D

und damit auch keine Ablosung der kapsuldren EPS. Da sich die Form der Verteilung durch
die lange Scherdauer von 60 s allerdings verschmalert und der Anteil an Zellen bei héheren
Geschwindigkeiten nicht mehr vorhanden ist, ist eine Zellkettenzerstérung anzunehmen. Bei einer
Scherintensitdt von 11.000 rpm ist bereits nach 10 s eine klare Verschiebung der kompletten
Verteilung zu hoheren Sedimentationsgeschwindigkeiten ersichtlich, wobei weiterhin Zellketten
im Medium vorhanden sind.

Ein dhnliches Verhalten zeigt ST-D, mit Ausnahme der nicht vorhandenen kapsuldren EPS und der
daraus resultierenden Verschiebung der Verteilung zu hoheren Geschwindigkeitswerten. Auch hier
sind die Zellketten bei der langeren Scherbeanspruchungsdauer und geringerer Scherintensitét
zerstort, wahrend bei hoher Intensitdt und kurzer Beanspruchungsdauer noch eine sehr breite
Verteilung zu sehen ist.

In Abbildung 4.24 (b) ist zum Vergleich ein hoher Energieeintrag von 1050 J - ml~! darge-
stellt, welcher einerseits mit einer Drehzahl von 24.000 rpm bei 60 s Scherdauer und andererseits
mit einer Drehzahl von 19.000 rpm bei 120 s Scherdauer erzielt wird. Es ist klar zu sehen,
dass in diesem Fall die Kurven bei beiden Stimmen sehr gut iibereinstimmen. Daraus lasst sich
schlief3en, dass bei hohen Energieeintrdgen die Zusammensetzung zwischen Scherdauer und
-intenstitdt keinen Einfluss auf den Wirkungsgrad von EPS-Ablosung und Zellkettenzerstorung
hat. Zusammenfassend fithren hohere Scherintensitdten bei gleichem Energieeintrag zu einer
besseren Abscherung kapsuldrer EPS und sind gleichzeitig schonender hinsichtlich der Zellketten-
zerstorung. Je hoher dabei die eingetragene volumenspezifische Energie, desto mehr gleichen
sich die Ergebnisse der unterschiedlichen Scherintensitdten an.
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Aus industrieller Sicht ist daher bei Stammen, welche kapsulédre EPS ausbilden, eine hohe Scher-
intensitét bei geringer Beanspruchungsdauer vorteilhaft. Ist die Erhohung der Zellzahl durch
Zerstoren von Zellketten das Ziel, so ist eine geringe Scherintensitét bei langer Scherdauer von
Vorteil. Sind kapsulédre EPS und lange Zellketten vorhanden, so ist eine Kombination aus hoher
Scherintensitit und langer Scherdauer zielfithrend. Bezogen auf den im industriellen Umfeld meist
zum Einsatz kommenden Hochdruckhomogenisator sollten Kulturen mit kapsuldren EPS daher
bei hohen Scherdriicken prozessiert werden. Im Falle von Kulturen mit langen Zellketten und
dem Wunsch der Zellkettenzerstorung bieten sich eher geringe Scherdriicke an. Sollte eine Kombi-
nation aus kapsuldren EPS und langen Zellketten vorliegen sind hohe Scherdriicke zu empfehlen.
Bilden die Kulturen hingegen keine kapsuldren EPS und auch keine langen Zellketten aus, oder ist
die Zerstorung langer Zellketten nicht erwiinscht, so ist der Einsatz von Scherbeanspruchungen
im Prozess zu vermeiden. Hierbei sind nicht nur beabsichtige Scherbeanspruchungen, wie bei-
spielsweise durch einen Hochdruckhomogenisator zu beriicksichtigen, sondern auch scherarme

Pumpen und Rithrergeometrien zu bevorzugen.

4.2.3. Einfluss der Scherung auf die Sedimentkompression

Der Einfluss der Scherbeanspruchung auf die Sedimentkompression fiir die Bakterienstimme
BAC ist bereits in Kapitel 4.1.3 thematisiert. Analog dazu erfolgt diese Untersuchung auch fiir
die Bakterienstimme ST-C, ST-D und ST-E anhand der Belastung in einem Zahnkranzdispergierer.
Auf die zusétzliche Darstellung des Einflusses der Scherbeanspruchung im Hochdruckhomoge-
nisator auf die Sedimentkompression wird aufgrund der Ahnlichkeit an dieser Stelle verzichtet.
Analog zu Abbildung 4.7 ist in Abbildung 4.25 die Sedimentationskinetik vor und nach der
Scherbeanspruchung am Beispiel von ST-C dargestellt.

Wie fiir die Bakteriensporen ist auch hier deutlich der Unterschied zwischen den Phasen der
Sedimentation und der Sedimentkompression ersichtlich. Analog zu den BAC-Stdmmen gibt die
Position des Uberganges von Sedimentations- zu Kompressionskurve qualitative Einblicke in
die Sedimentationskinetik der Probe. Die Scherbeanspruchung fiihrt zu einer Verschiebung des
Uberganspunktes zu kiirzeren Sedimentationszeiten und einer geringeren Sedimenthéhe. Dies
bedeutet einerseits, dass die Scherung eine Erhéhung der Sedimentationsgeschwindigkeit der
Partikel und andererseits eine Kompression des gebildeten Sediments zur Folge hat. Wie zuvor
bei BAC-C bereits erwéhnt sind beide Effekte im Hinblick auf die industrielle Separation von
Starterkulturen erstrebenswert. Wie Sobisch und Lerche bereits zeigten [114, 115], deutet der
in Abbildung 4.25 dargestellte Verlauf der Sedimentationskinetik auf starke Wechselwirkungen
zwischen den Partikeln innerhalb der unbeanspruchten Probe hin.
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Abbildung 4.25.: Sedimentationskinetik am Beispiel von ST-C aus der LUMiSizer-Analyse nach
Scherbeanspruchung mit dem Zahnkranzdispergierer bei 19.000 rpm

Im Fall von ST-C treten diese Wechselwirkungen vermutlich zwischen den Zellen und den kapsu-
laren EPS, sowie zwischen den mit kapsuldren EPS umgebenen Zellen untereinander auf. Durch
die Scherbeanspruchung erfolgt das Ablosen der kapsuldren EPS, sodass die Wechselwirkungen
zwischen den Zellen aufgrund der fehlenden EPS-Schicht deutlich reduziert sind.

Fiir eine detailliertere Interpretation sind der Verlauf der Sedimenth6éhe und der Sedimentkom-
pression in Abhéngigkeit der relativen Zentrifugalbeschleunigung fiir die Stamme ST-C, ST-D
und ST'E in den Abbildung 4.26, 4.27 und 4.28 gezeigt. Fiir alle Stdmme ist dabei zu beachten,
dass sich der erste aufgetragene Wert bei einer relativen Zentrifugalbeschleunigung von 1 x g
theoretisch berechnet, da dieser mit der verwendeten Analysemethode nicht messbar ist.

Fiir alle Stdimme ist dabei auffallig, dass der erste Messwert bei einer niedrigen relativen Zen-
trifugalbeschleunigung iiber dem exponentiellen Fit liegt. Diese Abweichung ist durch eine zu
geringe Analysendauer zu erkldren. Da bei der ersten Stufe vor der Sedimentkompression die
eigentliche Sedimentation erfolgt, ist es moglich, dass die verbleibende Zeit nicht ausreicht, um
das Sediment der Zentrifugalbeschleunigung entsprechend zu komprimieren. Daraus folgt eine
zu hoch ermittelte Sedimenthohe, was wiederum zu geringeren Sedimentkompressioswerten
fiihrt.

Die Auswirkungen der Scherbeanspruchung auf die Sedimenthéhe und Sedimentkompression
von ST-C sind in Abbildung 4.26 dargestellt. Analog zu den BAC-Proben zeigt die Sedimenthohe
der unbelasteten Probe, siehe Abbildung 4.26 (a), eine exponentielle Abnahme bei steigender
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Abbildung 4.26.: Sedimenthohe (a) und Sedimentkompression (b) in Abhingigkeit der relativen
Zentrifugalbeschleunigung fiir den Bakterienstamms ST-C nach Scherbeanspru-
chung mittels Zahnkranzdispergierer bei 19.000 rpm

Zentrifugalbeschleunigung. Dies resultiert in einer deutlichen Sedimentkompression, wie in
Abbildung 4.26 (b) dargestellt. Die starke Kompressionsneigung ist auf die kapsuldre EPS-Schicht
um die Zellen zuriickzufithren. Aufgrund der elastischen Eigenschaften der EPS-Molekiile werden
die EPS-Schichten mit zunehmender relativen Beschleunigung komprimiert, sodass das gesamte
Haufwerk eine Kompression erfdhrt. Bereits nach einer Scherdauer von 10 s dndert sich diese
Eigenschaft fiir den Stamm ST-C. Durch das Ablésen der EPS-Schicht aufgrund der Scherwirkung
reduzieren sich die elastischen Eigenschaften des Sediments und die Sedimentkompression
verlduft deutlich flacher. Eine Erhéhung der Scherdauer fiihrt zwar zu einer Verstarkung dieses
Effekts, allerdings im deutlich geringeren Mal3e. Dies ist darin begriindet, dass sich weiterhin
EPS durch die Steigerung der Scherbelastung ablosen, wobei der Hauptanteil bereits nach einer
Scherdauer von 10 s von der Zelloberflache entfernt ist. Die bereits zu Beginn geringere Hohe des
Sediments bei einer Scherung von 10 s stiitzt diese Hypothese, welche auf eine engere Packung
des Haufwerks bereits bei niedrigeren Zentrifugalbeschleunigungen hindeutet.

Fiir die Zellen des ST-D Stamms sind die Auswirkung der Scherbelastung auf die Sedimenthohe
in Abbildung 4.27 (a) und auf die Sedimentkompression in Abbildung 4.27 (b) dargestellt. Dabei
lasst sich ebenfalls eine exponentielle Abnahme der Sedimenthéhe und damit eine exponentielle
Zunahme der Sedimentkompression mit steigender relativer Zentrifugalbeschleunigung erkennen.
Im Vergleich zu den ST-C Proben wird deutlich, dass sich der Grad des exponentiellen Verlaufs bei
zunehmender Scherbelastung nicht dndert, wahrend die absolute Sedimenthéhe reduziert ist.
Dieser Effekt ldsst sich durch die Zellkettenzerstorung erkldren. Im unbelasteten Zustand ordnen
sich die Zellketten durch Sedimentation lose geordnet im Haufwerk an. Durch die Zunahme der
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Abbildung 4.27.: Sedimenthohe (a) und Sedimentkompression (b) in Abhangigkeit der relativen
Zentrifugalbeschleunigung fiir den Bakterienstamms ST-D nach Scherbeanspru-
chung mittels Zahnkranzdispergierer bei 19.000 rpm

relativen Zentrifugalbeschleunigung erfolgen Umordnungsvorginge im Haufwerk, sodass sich die-
ses kompaktiert. Durch den Eintrag von Scherung in die Probe erfolgt die Zellkettenzerkleinerung.
Dabher ist die Sedimenthohe bereits bei niedrigen Beschleunigungen geringer im Vergleich zur
unbelasteten Probe. Durch die Erh6hung der Zentrifugalbeschleunigung ergeben sich dhnliche

Umordnungvorgange im Haufwerk wie bei der unbelasteten Probe, die zu einer Kompaktierung

fiihren.
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Abbildung 4.28.: Sedimenthohe (a) und Sedimentkompression (b) in Abhangigkeit der relativen
Zentrifugalbeschleunigung fiir den Bakterienstamms ST-E nach Scherbeanspru-
chung mittels Zahnkranzdispergierer bei 19.000 rpm
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Der Einfluss der Scherbelastung auf die Sedimentationskinetik fiir den Stamm ST-E ist in Abbildung
4.28 (a) als Sedimenthohe und in Abbildung 4.28 (b) als Sedimentkompression in Abhédngigkeit
der Scherdauer und relativen Beschleunigung aufgetragen. Auch fiir diesen Stamm ist eine geringe
Reduktion der Sedimenthohe und Erhohung der Sedimentkompression aufgrund der relativen
Zentrifugalbeschleunigung erkennbar, allerdings ist dieser Effekt nur sehr gering im Vergleich zu
den beiden anderen Stimmen ausgeprégt. Die Sedimentkompression liegt fiir den Stamm ST-E bei
maximal 10 %, unabhéngig von der Scherdauer, im Vergleich zu Maximalwerten von 50 % im Falle
von ST-D und 70 % fiir ST-C. Die Zellen von ST-E liegen bereits im Fermentationsmedium meist als
Einzelzellen ohne kapsuldres EPS vor. Daher sind die beobachteten kompressiblen Eigenschaften
auf die spezifische Zellstruktur dieses Bakterienstammes zuriickzufiihren.

4.3. Ubertragung der Laborergebnisse in den Pilot-MaRstab

Dieses Kapitel widmet sich der Ubertragung der in den Laborexperimenten bestimmten Ergeb-
nisse in den Pilot-MaRstab zur Evaluierung der Anwendbarkeit der gewonnen Erkenntnisse auf
industrielle Prozesse. Teile dieses Kapitels sind bereits veroffentlicht und fiir die vorliegende
Arbeit angepasst [116].

Dazu erfolgen Separationsversuche zur Bewertung der Sedimentationsgeschwindigkeit und Sedi-
mentkompression von belasteten und unbelasteten ST-Stimmen in einem Tellerseparator (Path-
finder 1, GEA Westfalia Separator Group GmbH, Oelde, Deutschland). Als Stoffsystem sind die
Stdmme ST-C und ST-E eingesetzt, jeweils in unbelasteter Form und nach Scherbeanspruchung im
Hochdruckhomogenisator bei 8 MPa. Um den Einfluss der Scherung auf die Sedimentationsge-
schwindigkeit der Partikel am Tellerseparator zu zeigen, erfolgt eine schrittweise Erhohung des
Feed-Volumenstromes bei sonst konstanten Betriebsparametern. Durch den Volumenstrom wird
die Verweilzeit der Partikel im Tellerseparator definiert. In Abhingigkeit der Sedimentationsge-
schwindigkeit der Zellen kann die Verweilzeit ausreichend fiir eine Abtrennung sein oder es zu
einem Partikeldurchschlag kommen. Dementsprechend lésst sich die Trenneffizienz durch die
Triibung des Uberlaufes charakterisieren und somit Riickschliisse auf die Sinkgeschwindigkeit
ziehen. Durch die Steigerung des Volumenstromes sinkt auch gleichzeitig die Verweilzeit der
Partikel, bis die Sedimentationsgeschwindigkeit nicht mehr zum Abscheiden der Partikel ausreicht
und ein deutlicher Anstieg der Triibung am Uberlauf messbar ist. Die Triibung des Uberlaufes
wird iiber einen internen Triibungssensor bestimmt. In Abbildung 4.29 ist der Verlauf der Triibung
im Uberlauf in Abhingigkeit des Feedvolumenstroms fiir die Stimme ST-C und ST:E fiir die belaste
und unbelastete Probe gezeigt.
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Abbildung 4.29.: Abhingigkeit der Uberlauftriibung vom eingestellten Volumenstrom am Teller-
separator fiir den kapsulédre EPS produzierenden Stamm ST-C und den freie EPS
produzierenden Stamm ST-E. Einfluss der Scherbeanspruchung mittels Hoch-
druckhomogenisator bei 8 M Pa Homogenisierungsdruck

Beide Stdmme zeigen grundsitzlich einen exponentiellen Anstieg der Triibung mit zunehmendem
Volumenstrom. Gleichzeitig ergeben sich auch deutliche Unterschiede zwischen den beiden
Bakterienarten. Die unbelastete Probe von ST-E beginnt bei einem Triibungswert von 0, 1 bei
einem Volumenstrom von 5 [ - min~! und bleibt selbst bei einem maximalen Volumenstrom von
50 1 - min~! unter einem Triibungswert von 0, 2. Nach Scherbelastung sind die Triibungswerte
von ST-E leicht reduziert, aber die Abhédngigkeit zum Volumenstrom bleibt unverandert. Diese
leicht reduzierten Triibungswerte deuten auf eine Erh6hung der Sedimentationsgeschwindigkeit

hin, welche durch die Reduktion der Medienviskositét erklarbar ist.

ST-C zeigt hingegen sowohl einen deutlichen Unterschied zwischen belasteter und unbelasteter
Probe, als auch im unbelasteten Zustand im Vergleich zu ST-E. Die Triibungswerte fiir die un-
belastete ST-C Probe liegen zu Beginn niedriger im Vergleich zu ST-E. Allerdings iibersteigt der
Triibungswert bereits bei etwa 40 [ - min~' den Grenzwert des Triibungssensors von 0, 5. Folglich
ist die Sedimentationsgeschwindigkeit der unbelasteten ST-C Bakterien geringer im Vergleich zu
den Zellen von ST-E. Dieser Umstand ist die Folge der kapsuldren EPS-Schicht. Nach der Scherung
mit 8 M Pa zeigt ST-C einen sehr dhnlichen Verlauf wie ST-E und bleibt mit den Triibungswerten
stets unterhalb von ST-E. Wie in Kapitel 4.2.2 diskutiert, fiihrt die Scherbeanspruchung von ST-C
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zum Ablosen der kapsuldren EPS von der Zellwand und dadurch zu einer deutlichen Steige-
rung der Sedimentationsgeschwindigkeit der Partikel. So ist bei einer Triibung von etwa 0, 3
im unbelasteten Zustand ein Volumenstrom von etwa 35 [ - min~! prozessierbar, wiahrend nach
der Scherbeanspruchung bei gleicher Triibung ein Volumenstrom von etwa 70 [ - min™" als Be-
triebsparameter moglich ist. Somit ist durch die Scherbeanspruchung von ST-C der Durchsatz
des doppelten Volumenstroms bei gleicher Trenneffizienz erzielbar, was einer Steigerung der
Separationsproduktivitdt von 50 % entspricht. Dies korreliert mit den relativen Verhaltnissen
zwischen den beanspruchten und nicht beanspruchten Zellsuspensionen der Stimme ST-E und
ST-C aus den Laborexperimenten, beschrieben in Kapitel 4.2.2.2 und 4.2.2.3. Damit ergibt sich

eine gute Ubereinstimmung zwischen Laborversuchen und Prozesswerten.

Zusatzlich zu einem moglichst hohen Durchsatz ist als zweiter wichtiger Parameter fiir den
Betrieb eines Tellerseparators die Standzeit bis zum Erreichen des maximalen Fiillgrads und somit
des notwendigen Ausschleusens des Feststoffes von enormer Bedeutung. Kiirzere Standzeiten
bedeuten ldngere Totzeiten und somit eine Reduktion der Produktionskapazitat. Im Falle der
Bakterienstimme resultieren kompaktere Sedimente in einem verbesserten Verhaltnis von Sedi-
mentvolumen zu Suspensionsvolumen und somit einer hoheren Feststoffmenge bei dem gleichen
maximalen Fiillvolumen. Daher ist die Ubertragbarkeit der Laborergebnisse zur Sedimentkompres-
sion von ST-C und ST-E in den Pilot-Maf3stab von Interesse. In Abbildung 4.30 ist die Triibung im
Uberlauf des Tellerseparators in Abhingigkeit der Versuchsdauer aufgetragen. Der Volumenstrom
bleibt konstant, sodass ein Anstieg der Triibung auf das Erreichen des maximalen Fiillgrades
hindeutet. Der Sedimentbereich des Separators fiillt sich mit zunehmender Versuchsdauer bis das
maximale Volumen erreicht ist, sodass keine weiteren Partikel mehr abgeschieden werden kénnen
und dadurch in den Uberlauf gelangen. Fiir den verwendeten Tellerseparator liegt der Grenzwert

des Triitbungssensors, der den Zeitpunkt fiir die Entleerung des Gerétes signalisiert, bei 0, 5..

Analog zu den Versuchen beziiglich der Sedimentationsgeschwindigkeit sind sowohl die unbelas-
teten, als auch die mit 8 M Pa im Hochdruckhomogenisator beaufschlagten Proben von ST-C und
ST-E Gegenstand der Untersuchung.

ST-E zeigt im unbelasteten Zustand eine durchschnittliche Triibung von 0,1 bis 0,15 und er-
reicht einen Triibungswert von 0, 5 nach etwa 260 min. Nach der Scherbeanspruchung ist der
Triibungswert von 0, 5 nach etwa 250 min erreicht. Dies entspricht in etwa den Erwartungen, da
die Scherbenaspruchung keinen nennenswerten Effekt auf die Sedimentkompression von ST-E
hat. ST-C zeigt dagegen im unbelasteten Zustad eine deutlich kiirzere Versuchsdauer von 75 min,
bis ein Triibungswert von 0, 5 erreicht ist. Folglich bildet ST'E ein wesentlich dichteres Sediment
als ST-C. Im Gegensatz zu ST-E zeigt fiir ST-C die Scherbeanspruchung einen deutlichen Effekt auf
die Zeit, bis zum Erreichen einer Triibung von 0,5 im Uberlauf. Wihrend die unbelastete Probe
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Abbildung 4.30.: Abhingigkeit der Uberlauftriibung von der Versuchsdauer bei konstantem Volu-
menstrom am Tellerseparator fiir den kapsulidre EPS produzierenden Stamm
ST-C und den freie EPS produzierenden Stamm ST-E. Einfluss der Scherbeanspru-
chung mittels Hochdruckhomogenisator bei 8 M Pa Homogenisierungsdruck

nach etwa 75 min den Grenzwert von 0, 5 erreicht, kann die belastete Probe etwa doppelt so
lange prozessiert werden, bis der maximal zuléssige Triibungswert erreicht ist. Folglich ist das
Sediment von ST-C durch die Scherbeanspruchung auf etwa 50 % des urspriinglichen Sediment-
volumens komprimierbar. Dieser korreliert mit den Werten aus Abbildung 4.26 wie in Kapitel
4.2.3 beschrieben. Auch die etwa dreifach ldngere Laufzeit der unbelasteten Probe von ST-E im
Vergleich zu ST-C stimmt {iberein mit den Ergebnissen aus den Laborversuchen. Hier ergab sich
fiir die Bakterienzellen des Stammes ST-C eine dreimal hohere Sedimenth6he im Vergleich zu
ST-E.

Zusammenfassend zeigt sich, dass sowohl die spezifischen Eigenschaften des Bakterienstamms
als auch die Scherbeanspruchung einen deutlichen Einfluss auf die Separationsparameter bakte-
rieller Zellen und Sporen haben kénnen. So resultiert aus den Laborversuche mittels optischer
Zentrifugation ein kombinierter Einfluss aus Probenkonzentration, Ablésung kapsuldrer EPS,
Zellkettenzerstorung und Anderungen der Medienviskositit auf die Sedimentationsgeschwin-
digkeit der Partikel. Ebenfalls zeigt die Scherbeanspruchung einen deutlichen Effekt auf die
Kompressibilitdt des Sediments. Die Erkenntnisse aus dem Labormal3stab konnten im Anschluss
erfolgreich auf den Pilotmal3stab iibertragen werden.
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4.4. Aufreinigung von Exopolysacchariden aus zellfreiem
Fermentationsmedium

Bisher lag der Schwerpunkt der Betrachtungen auf der Abtrennung der Zellen als Wertprodukt
aus einem Fermentationsmedium. Ein weiterer Fokus der industriellen und wissenschaftlichen
Forschung liegt auf der Aufarbeitung und Wertproduktgewinnung aus dem Fermentationsmedium.
Eine Vielzahl von Exopolysaccharid- (EPS) produzierenden bakteriellen Starterkulturen, wie
beispielsweise Streptococcus thermophilus, werden zum Einsatz in der Lebensmittelproduktion
im industriellen Mal3stab fermentiert. Nach der Zellseparation bleibt das Fermentationsmedium
als Uberstand zuriick, das eine Vielzahl von bakteriellen Stoffwechselprodukten enthilt. Bis-
her wurde die Fermentationsbriihe im industriellen Mal3stab teilweise als Abfallstrom weiter
verwertet. Aufgrund des gesteigerten Bedarfs an natiirlichen Zusatzstoffen in Lebensmitteln,
liegt das Interesse verstéirkt auf der Nutzung von Exopolysacchariden als Wertprodukt. Die hohe
Wasserbindungsfahigkeit der EPS und die damit verbundene stabilisierende und viskositétsstei-
gernde Wirkung in Emulsionen, sowie der Herstellungsprozess nach Qualified Presumption of
Safety-Status, kurz QPS, ergeben ein hohes Interesse der Lebensmittelindustrie daran pflanzli-
che Lebensmittelzusatzstoffe, wie Xanthan oder Johannisbrotkernmehl, durch ein EPS-Praparat
zu ersetzen. Den Status Qualified Presumption of Safety vergibt die Européische Behorde fiir
Lebensmittelsicherheit und kennzeichnet damit die Unbedenklichkeit eines Stoffes als Lebensmit-
telzusatz. Folglich miissen die Zellen bei der Herstellung des EPS-Priaparates nicht vollstdndig
entfernt sein, wie es beispielsweise fiir den Mikroorganismus bei der Xanthan-Produktion vor-
geschrieben ist. Dadurch reduziert sich der Aufwand der Zellseparation erheblich. Durch die
Vielfalt an EPS-Molekiilen in Abhingigkeit des produzierenden Bakterienstamms und die damit
einhergehenden unterschiedlichen chemischen Eigenschaften und Wirkungsweisen, bietet der
Einsatz von spezifischen EPS die Moglichkeit Produkteigenschaften gezielt zu beeinflussen. Daher
ist der Bedarf an Aufarbeitungsmethoden zur Abtrennung der EPS aus der Fermentationsbriihe
vorhanden. Das Fermentationsmedium beinhaltet allerdings nicht nur das Zielprodukt, sondern
enthélt selbst nach der Zellabtrennung eine grofse Anzahl an unerwiinschten Nebenprodukten
oder Zellresten. Erschwerend kommt hinzu, dass die Konzentration an EPS in der Regel mit
1 g-17! gering ist. Die Konzentration und Abtrennung der EPS aus dem komplexen Fermentations-
medium ist dadurch kostenintensiv und zeitaufwandig. Diese Arbeit betrachtet ein im Vergleich
zum etablierten Laborverfahren vereinfachtes EPS-Isolierungsverfahren im Pilotmalstab. Die
Methode beinhaltet eine Mikrofiltration zur Entfernung der verbleibenden Zellreste und einer
Ultrafiltration mit einem abschliefSenden Waschschritt zur Konzentrierung der EPS. Beide Filtrati-

onsschritte, sowie die Waschung sind mit der Filtrationsanlage Dynotest realisiert. Im Anschluss
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an die Abtrennung erfolgt die Gefriertrocknung des Permeats und es wird als Endprodukt ein

pulverférmiges EPS-Praparat gewonnen.

4.4.1. Einfluss der Riihrerdrehzahl auf die Retention eines Modellpolysaccharides

Um die Eignung der Dynotest fiir die Konzentrierung und Isolierung der EPS zu untersuchen, ist
zundchst der Einfluss der Riithrerdrehzahl im Inneren der Filtrationskammer auf die Retentionsfa-
higkeit der Membran zu bewerten. Da das Fermentationsmedium mit vielen verschiedenen hoch-
und niedermolekularen Substanzen sich nicht als Testmedium eignet, wird ein Modellsystem
fiir die Versuche eingesetzt. Dabei handelt es sich um eine wéssrige Polysaccharidlésung aus
Dextran 500 in einer Konzentration von 2 g - [~! mit einem Molekulargewicht von 500 kDa. Fiir
die Filtration kam eine NADIR-Ultrafiltrationsmembran UP0OO5 P eingesetzt und ein konstanter
Transmembrandruck von 0,3 MPa zum Einsatz. Die Riihrerdrehzahl variiert in Schritten von
300 rpm von O rpm bis 1.200 rpm. Abbildung 4.31 zeigt den Einfluss der Riihrerdrehzahl auf die
zurlickgehaltene Menge an Dextran 500 im Retentat in Relation zur eingesetzten Menge im Feed.
Eine Zunahme der Rithrerdrehzahl in der Filtrationskammer fiihrt zu einer Steigerung der Riick-
haltefahigkeit der Membran. Ohne Riihreintrag ergibt sich die geringste Retention von etwa
15 %. Bereits bei einer Riihrerdrehzahl von 300 rpm ist die Retention auf etwa 70 % deutlich
angestiegen. Der maximale Riickhalt von etwa 90 % ist bei einer Drehzahl von 1.200 rpm erreich-
bar. Dieser Zusammenhang zwischen Riihrerdrehzahl und Retention ist durch den sehr geringen
Verzweigungsgrad des Dextrans zu erklaren. Aufgrund der Druckdifferenz zwischen der Feed- und
der Filtratseite kommt es zu einer Strémung, die orthogonal zur Membranoberfldche gerichtet ist.
Die Makromolekiile des Dextrans richten sich in Stromungsrichtung aus und konnen aufgrund
ihrer nahezu linearen Struktur die Membranporen passieren. Wie von Baker beschrieben [117],
ermoglicht die Ausrichtung linear strukturierter Makromolekiile in orthogonaler Richtung zur
Membranoberfldche, dass Molekiile mit einem hoheren Molekulargewicht als die nominale Poren-
grofe der Membran diese dennoch durchdringen konnen. Die rotierende Strémung, die durch
den Riihrer verursacht wird, fithrt zu einer parallelen Stromung iiber die Membranoberflache.
Auch hier richten sich die Molekiile in Stromungsrichtung aus, jedoch in diesem Fall parallel zur
Membranoberflache. Aus diesem Grund konnen sie die Poren nicht passieren. Obwohl dieser Effekt
mit steigender Rithrerdrehzahl zunimmt, fithren geringe Riihrerdrehzahlen zu einer signifikanten
Riickhaltung. Somit resultiert bereits ein geringer Energieverbrauch zu einer erh6hten Ausbeute

an zuriickgehaltenem Polysaccharid.

Da die Analyse der Retention, wie in Abbildung 4.31 dargestellt, lediglich auf der gravimetrischen
Bestimmung der Trockenmasse beruht, ist eine weitere Analyse von Feed, Permeat und Retentat
notwendig. Durch die Identifizierung der in den Stromen vorhandenen Makromolekiile mittels
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Abbildung 4.31.: Riickhalt von geldstem Dextran 500 nach Filtration mit der DynoTest

Grofdenausschlusschromatographie (SEC) ist der Weg der Polysaccharide wéhrend der Filtration
eindeutig nachvollziehbar.

In Abbildung 4.32 sind die Ergebnisse der SEC-Analysen von Feed, Retentat und Permeat ei-
ner ohne Riihrereinsatz durchgefiihrten Filtration (a) und einer bei 1.200 rpm Riihrerdrehzahl
durchgefiihrten Filtration (b), dargestellt. Zur Verdeutlichung der einzelnen Kurvenverlaufe

sind die Kurven nicht bei gleicher Basislinie dargestellt, sondern zu héheren Intensitdtswerten
verschoben.
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Abbildung 4.32.: SEC-Analysen von Feed (F), Retentat (R) und Permeat (P) einer ungeriihrten
Filtration (a) und einer bei 1.200 rpm geriihrten Filtration (b) mit der Dynotest



118 4. Ergebnisse

In beiden Diagrammen sind keine Unterschiede in der jeweiligen Feed-Kurve erkennbar, sodass
die Vergleichbarkeit der beiden Versuche gegeben ist. Im Abbildung 4.32 (a) unterscheidet sich die
Retentat-Kurve kaum merklich von der Feed-Kurve, wihrend sie in Abbildung 4.32 (b) deutliche
Unterschiede aufweist. Der Peak bei einer Retentionszeit von ca. 25 min zeigt nach der Filtration
eine hohere Intensitit. Dies deutet auf die Konzentrierung von Dextran 500 im Retentat hin.
Gleichzeitig ist an dieser Stelle der Retentionszeit nahezu kein Peak im Permeat erkennbar.
Dadurch ist ein Durchtritt des Dextrans 500 durch die Membran grof3tenteils ausgeschlossen.
Im Vergleich dazu ist in Abbildung 4.32 (a) bei einer Filtration ohne Riihren ein deutlicher Peak
im Permeat und keine Steigerung in der Peakintensitédt im Retentat fiir eine Retentionszeit von
25 min, zu welcher das Dextran 500 erwartet wird, erkennbar. Das bestétigt, dass die linearen
Polysaccharide durch die Membran ins Permeat gelangen, obwohl sie von der Membran aufgrund
ihrer Porengrof3e theoretisch riickhaltbar sind. In beiden Diagrammen fallen im Permeat deutlich
sichtbare Peaks kleiner 5 kDa auf. Diese Peaks sind auf Stoffe zuriickzufiithren, welche sich aus
der Membran herauslésen und haben fiir die Versuche in dieser Arbeit keinerlei Relevanz. Die in
diesem Teilkapitel durchgefiihrten Versuche konnten somit den Einfluss der Riihrerdrehzahl der
Dynotest auf das Retentionsverhalten der Membran zeigen.

4.4.2. Selektivitat bei der Filtration mit der Dynotest

Bisher stand die grundsitzliche Fahigkeit der eingesetzten Membran hinsichtlich der Riickhal-
tung der Polysaccharide im Fokus der Untersuchungen. Da es sich bei Fermentationsmedium
um eine Mischung vieler Einfach- und Mehrfachzucker, sowie weiterer Komponenten handelt,
ist die Selektivitdt der Membran hinsichtlich des Verzweigungsgrades von Makromolekiilen und
deren Molekulargewicht von Bedeutung. Zunéchst erfolgt analog zu Kapitel 4.4.1 die Bewertung
der Riickhaltung der NADIR-Ultrafiltrationsmembran UP0O5 P fiir das deutlich kleineren Poly-
saccharid Dextran 40 mit einem Molekulargewicht von 40 kDa. Dieses Molekulargewicht liegt
nahe an der Groflenordnung der nominalen Porengrof3e der Ultrafiltrationsmembran, um die
Selektivitit von Polysacchariden im Grof3enbereich der EPS zu simulieren. Im Anschluss wird
ein Polysaccharid-Gemisch aus Dextran 500, Dextran 40 und dem Einfachzucker Saccharose zur
Nachstellung der wesentlichen Bestandteile des Fermentationsmediums, wie Proteine, EPS und
niedermolekulare Substanzen, in einem Mehrkomponententest hinsichtlich der Filtration in der
Dynotest untersucht. Fiir die Versuche kamen Losungen mit einer Konzentration von 2 g - [} pro
Saccharid zum Einsatz. Die Filtration fand bei einer Rithrerdrehzahl von 1.200 rpm, sowie einem

Transmembrandruck von 200 kPa statt.
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Das Ergebnis der Einkomponentenfiltration zeigt das SEC-Chromatogramm fiir Feed, Perme-
at und Retentat in Abbildung 4.33 (a). Im Feed ist bei einer Retentionszeit von 30 min deutlich
der Peak des Dextrans 40 zu erkennen. Bei der gleichen Retentionszeit zeigt sich der Peak im
Retentat mit einem 3-fach hoheres Messsignal. Vor dem Hintergrund, dass das Integral der Kurve
die Menge des detektierten Materials darstellt, kann von einer Dextran-Anreicherung im Retentat
ausgegangen werden. Im Gegensatz dazu sind im Permeat keine weiteren Substanzen nachweisbar.
Dies lésst die Vermutung zu, dass sich im Permeat kein Dextran 40 befindet und somit auch die
Riickhaltung kleiner Molekiile durch die Membran moglich ist.
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Abbildung 4.33.: SEC-Analyse von Feed (schwarz), sowie Permeat (griin) und Retentat (rot) nach
Ultrafiltration

Zur Bewertung der Selektivitit der Membran wurde ein Mehrkomponententest anhand einer
wassrigen Losung aus drei verschiedenen Polysacchariden durchgefiihrt. Die Ergebnisse der SEC-
Analyse sind fiir den Feed, das Permeat und das Retentat in Abbildung 4.33 (b) dargestellt. Fiir
den Feed zeigt sich ein Peak bei einer Retentionszeit von 30 min, der Dextran 40 reprédsentiert,
sowie eine hohere Intensitét {iber einen breiten Bereich zwischen 22 und 29 min. Dieser resul-
tiert aus Dextran 500. Zudem findet sich bei einer Retentionszeit von 37 min ein Peak, der das
Monosaccharid Saccharose reprisentiert. In Ubereinstimmung mit dem Einkomponententest
erfolgt eine Konzentration von Dextran 500 und Dextran 40 im Retentat. Die Konzentration
beider Dextranfraktionen ist mit einem etwa dreifach hoheren RI-Signal zu erkennen. Die Kon-
zentration an Saccharose ist im Retentat geringer als im Feed. Dabei ist zu beriicksichtigen, dass
sich trotzdem noch ein Peak bei 37 min fiir das Retentat zeigt, somit wird auch ein Teil der
Saccharose zuriickgehalten. Dies ist eine konstruktive Folge der Dynotest, da sich das Retentat in
der Filterkammer bildet, wihrend gleichzeitig der Saccharose enthaltende Feed in die Kammer
stromt. Das bedeutet, dass gegen Ende der Filtration die Saccharose aus dem Feed nicht mehr
geniigend Zeit hat, die Membran zu passieren und daher den in Abbildung 4.33 sichtbaren Peak
bildet. Zum Vergleich ist im Permeat nur noch ein Peak erkennbar, der den Einfachzucker zeigt.
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Somit sind beide Dextranfraktionen im Gegensatz zur Saccharose nicht in der Lage, die Membran

Zu passieren.

Dieses Kapitel zeigt, dass die selektive Abtrennung hoher- von niedermolekularer Substanzen
mittels dynamischer Cross-Flow-Filtration in der Dynotest realisierbar ist. Zusétzlich erfolgt durch
die Membran eine Konzentrierung der hohermolekularen Substanzen im Retentat. Da es ohne
grof3en Aufwand moglich ist, die im Retentat aufkonzentrierten EPS nach der Filtration zu wa-
schen, bietet dieses Verfahren das Potential ein EPS-Praparat mit hoher Reinheit zum Einsatz als
Lebensmittelzusatzstoff zu erzeugen. Da es sich bei Fermentationsmedien allerdings um deutlich
komplexere Mischungen handelt als das betrachtete Modellsystem, ist bei deren Aufarbeitung mit

weiteren Problemstellungen und Herausforderungen zu rechnen.

4.4.3. Filtration des Fermentationsmediums

Im Fokus stand bisher die Bewertung der Trennleistung des Modellsystems mittels Cross-Flow-
Filtration. Da die Ergebnisse des Modellversuchs vielversprechende Ansatzpunkte zur Klarung
von molekularen Polysacchariden mit dieser Methode zeigen, beschéftigen sich die folgenden
Kapiteln mit der Validierung des Verfahrens an einer realen Fermentationsbriihe. Die betrachtete
Fermentationsbrithe stammt aus der Produktion von Milchsdurebakterien der Gattung Streptococ-
cus thermophilus und enthilt etwa 1 g -[~! EPS. Da zusitzlich zur grundsitzlichen Machbarkeit
der Abtrennung von EPS iiber die dynamische Cross-Flow-Filtration auch der Einfluss verschie-
dener EPS-Formen auf die Durchfiihrbarkeit von Interesse ist, kamen zwei Bakterienstimme
zum Einsatz. Zum einen der kapsulédre EPS bildende Stamm ST-C, sowie der freie EPS bildende
Stamm ST-E. Beide Zellarten wurden bereits in Kapitel 4.2 hinsichtlich der Abtrennung der Zellen
aus dem Fermentationsmedium bewertet. Die Zellabtrennung erfolgte bereits beim Hersteller
mit Hilfe eines Tellerseparators. Wie in Kapitel 4.3 beschrieben, fiihrt diese Abtrennmethode
zwar zur Separation eines Grofsteils des zelluldren Materials, allerdings verbleiben trotzdem
noch ein geringer Anteil an Zellen und Zellbruchstiicken im Fermentationsmedium. Auf3erdem
enthalt dieses zusatzlich zu den Bakterienzellen und deren Stoffwechselprodukten auch weitere
Komponenten wie Salze und Néahrstoffe, die aus dem Nahrstoffmedium wéhrend der Fermentation
stammen. Aufgrund dieser komplexen Medienzusammensetzung ist eine direkte SEC-Analyse, wie
bei der Auswertung des Modellsystems, nicht moglich. Daher kam fiir die weiteren Analysen ein
Reinigungsverfahren und eine Gréflenausschlusschromatographie nach der Aufreinigung, sowie
die Bestimmung des quantitativen Kohlenhydratgehalts mittels Phenol-Schwefelsdure-Methode

zum Einsatz. Zur Bewertung der Mediumstriibung dient eine optische Zentrifuge.
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4.4.3.1. Bestimmung des optimalen Transmembrandrucks fiir die Mikro- und Ultrafiltration
des Fermentationsmediums

Obwohl die Entfernung der meisten Zellen direkt nach der Fermentation bereits vom Hersteller
stattfand, verbleibt ein geringer Anteil an Zellen und Zellbruchstiicken in der Fermentationsbriihe.
Diese grol3eren Verbindungen sind vor den weiteren Aufarbeitungsschritten zu entfernen. Daher
sind optimierte Filtrationsparameter fiir deren Abtrennung in der Dynotest zu ermitteln. Aufgrund
der vorliegenden Zell- und Fragmentgrofe eignet sich fiir die Abtrennung von Verbindungen
grofSer als 0,2 um eine NADIR MV020 T Polyvinylidenfluorid-Mikrofiltrationsmembran. Neben
der Art der Membran und der Riihrerdrehzahl ist einer der einflussreichsten Parameter der ange-
wandte Transmembrandruck. Fiir die experimentelle Bestimmung der optimalen Bedingungen
wird dieser zwischen 25 kPa bis 400 kPa fiir die Fermentationsbriihe von ST-E variiert. In Uber-
einstimmung mit den Ergebnissen aus Kapitel 4.4.1 ist als Optimum der Rithrgeschwindigkeit in
der Filtrationskammer 1.200 rpm bestimmt. Abbildung 4.34 (a) zeigt den Flux in Abhéngigkeit
der Permeatmasse und des Transmembrandrucks. Abbildung 4.34 (b) zeigt die Transmission, be-
stimmt mittels LUMiSizer, die sich bei den verschiedenen Transmembrandriicken fiir das Permeat
einstellt.
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Abbildung 4.34.: Flux in Abhéngigkeit der Permeatmasse (a) und Transmission in Abhéngigkeit
des Transmembrandrucks (b) fiir den Stamm ST-E bei der Mikrofiltration

Zunichst wird deutlich, dass der Flux mit zunehmender Permeatmenge abnimmt. Dies ldsst
auf eine Belegung der Membran mit Zellbestandteilen schlieRen. Dieser exponentielle Verlauf
stellt sich fiir alle Transmembrandriicke ein. Gleichzeitig nimmt der Flux mit steigendem Druck
zu. Zur Bewertung der Qualitit der Filtration ist in Abbildung 4.34 (b) die Transmission bei
den unterschiedlichen Transmembrandriicken aufgefiihrt. Die Transmission des Permeats nimmt
von 82 % bei einem Druck von 25 kPa auf 42 % bei einem Druck von 400 kPa ab. Aus diesen
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Ergebnissen lésst sich schliel3en, dass ein hoherer Druck in der einer Verformung oder Zerstorung
von Zellen und Zellfragmenten durch die einwirkenden Kréfte resultiert, sodass nachfolgende
Zellfragmente die Membranporen passieren konnen. Zwar bedingt ein héherer TMP auch einen
hoheren Flux, jedoch ermoglicht dieser den Durchbruch von Partikeln und erzeugt damit eine
Verringerung der Transmissionswerte des Permeats. Als optimaler Parameter fiir die Abtrennung
von Zellen und Zellfragmenten aus der Fermentationsbrithe durch Mikrofiltration wurde daher
ein TMP von 25 kPa definiert.

Nach der Zellabtrennung erfolgt die Aufkonzentrierung der EPS mittels Ultrafiltration. Dabei ist
das Permeat aus der Mikrofiltration der Feed fiir die Ultrafiltration. Um auch hierfiir die optimalen
Filtrationsbedingungen zu identifizieren, wird analog zur Mikrofiltration der Transmembrandruck
variiert und dessen Einfluss auf den Flux und die Transmission des Permeats bestimmt. Da fiir die
Ultrafiltration aufgrund der geringeren Porenweite und des hoheren kapillaren Eintrittsdruckes
ein im Vergleich zur Mikrofiltration hoherer Transmembrandruck erforderlich ist, variiert dieser
zwischen den Einstellung von 300 kPa und 400 kPa bei einer konstanten Riithrerdrehzahl von
1.200 rpm und mit einer Ultrafiltrationsmembran NADIR UP005 P. Die Ergebnisse fiir den Flux
sind in Abbildung 4.35 (a) und fiir die Transmission in Abbildung 4.35 (b) gezeigt.

Im Gegensatz zur Mikrofiltration ist kein Unterschied zwischen den Transmissionswerten des
Permeats nach der Filtration mit unterschiedlichen TMP sichtbar. Wahrend Zellen und Zell-
bruchstiicke sensitiv auf mechanische Belastung reagieren, bleiben molekulare Bestandteile von
erhohtem Druck unbeeinflusst. Mit steigendem TMP ergeben sich jedoch hohere Fluxwerte, so
dass der Flux bei 400 kPa etwa 30 % hoher ist als bei 300 kPa. Aufgrund dieser Ergebnisse
fanden die weiteren Ultrafiltrationsversuche bei einer Riihrerdrehzahl von 1.200 rpm und einem
Transmembrandruck von 400 kPa statt.

4.4.3.2. Kombinierte Mikro- und Ultrafiltration zur Aufreinigung von EPS des
Bakterienstamms ST-C

Zunachst erfolgen Versuche zur zweistufigen Filtration fiir den Bakterienstamm ST-C, welche eine
Mikrofiltration zur Abtrennung der Zellbruchstiicke mit einer NADIR MV020 T Polyvinylidenfluorid-
Mikrofiltrationsmembran bei einem Transmembrandruck von 25 kPa beinhaltet. Daran schlief3t
sich eine Ultrafiltration zur Aufkonzentrierung der EPS-Molekiile mittels Ultrafiltrationsmembran
NADIR UP0O05 P und einem Transmembrandruck von 400 kPa an. Die Riihrerdrehzahl liegt fiir
beide Filtrationen konstant bei 1.200 rpm. Fiir die Analyse der Trockenmasse, des Kohlenhydrat-
gehaltes und der EPS-Konzentration wurden Proben vom Feed vor der Filtration (Fe), des Permeats

kurz vor Filtrationsende (Pe) und des Retentats (Re) entnommen. Die Trockenmassenbestimmung
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Abbildung 4.35.: Flux in Abhingigkeit der Permeatmasse (a) und Transmission in Abhingigkeit
des Transmembrandrucks (b) fiir den Stamm ST-E bei der Ultrafiltration

erfolgte gravimetrisch nach Gefriertrocknung, die Bestimmung der Kohlenhydratkonzentration,
sowie des EPS-Gehalt nach zusatzlicher Aufreinigung iiber die Phenol-Schwefelsdure-Methode.
Fiir die weitere Auswertung wird die Konzentrierung der Massenstrome, unabhéngig von der Art
und Konzentration der Beladung, als

m
Massenanteil = _TFe/Pe/Re 100 4.4
Mg,

definiert. Der Gehalt an Trockenmasse im jeweiligen Strom ergibt sich {iber den Zusammenhang

m
Trockenmassengehalt = _TMFe/Pe/Re 100. (4.5)

MEe /Pe/Re

Das Verhéltnis, in welchem sich die im Feed vorhandene Trockenmasse auf das Permeat und
Retentat aufteilt, gibt der Massenanteil der Trockenmasse

MTM Fe/Pe/Re
Wy = — (4.6)
mry, Fe

wieder. Der Anteil an Kohlenhydraten in der Trockenmasse ergibt sich zu
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m
o KH Fe/Pe/Re . 4.7)
MTM Fe/Pe/Re

Analog zu wry; gibt

MK, Fe/Pe/Re
WKH, relativ — (4-8)
Mgy, Fe

das Verhaltnis an, in welchem sich die Kohlenhydrate auf die beiden Strome Permeat und Retentat
verteilen. In gleicher Weise werden die beiden Werte wgpg und wepg relariv hinsichtlich der Zielsub-
stanz EPS bewertet. Wahrend die bisherigen Kenndaten die einzelnen Prozessschritte bewerten,
sind anhand der Ausbeutepy; mit dem Zusammenhang

MTM, finales Retentat

Ausbeutery = (4.9)

MM, Ausgangsfeed

und der Reinheit als

. . MEPs, finales Retentat
Reinheit = e e (4.10)

MTM, finales Retentat

Vergleiche integral {iber alle Prozessschritte moglich. Analog erfolgt die Bestimmung der Ausbeute
an EPS {iber alle Prozessschritte mit Ausbeutepg. Fiir die bessere Nachvollziehbarkeit sind fiir
alle weiteren Versuche die Ausgangs- und Endstrome der ersten Prozessstufe, also Mikrofiltration
oder Zentrifugation, mit A gekennzeichnet, wihrend die Stoffstréme bei der Ultrafiltration mit
B ergénzt sind. Bei allen dargestellten Kenndaten handelt es sich um Verhiltnisse zwischen
verschiedenen Stoffstrémen. Zur Erhéhung der Nachvollziehbarkeit sind deren Einheiten in den
folgenden Tabellen als g - g~ !-Einheit dargestellt. Im Text werden diese Werte in prozentualer

Form verwendet, um die prinzipiellen Zusammenhange klarer hervorzuheben.



4.4. Aufreinigung von Exopolysacchariden aus zellfreiem Fermentationsmedium 125

Tabelle 4.2.: Charakteristische Grof3en nach Mikrofiltration von ST-C in der Dynotest

Parameter Einheit Feed A Retentat A | Permeat A
Massenanteil % 100,0 8,5 91,5
Trockenmassengehalt % 5,98 7,28 5,70
Wry 91 - Irit Feed A 1,000 0,103 0,872
WkH Ixu - G 0,046 0,144 0,026
WKH relativ IKH * 9ich Feed 4 1,000 0,321 0,488
Wgps Jeps * 9T 0,003 0,011 0,001
WEPS relativ 95ps * Jibs Feed 4 1,000 0,411 0,301

In Tabelle 4.2 sind die wichtigsten Parameter der Mikrofiltration zu Abtrennung der Zellfragmente
fiir den Bakterienstamm ST-C zusammengefasst. Ohne Beriicksichtigung der Inhaltsstoffe, teilt
sich der Feedstrom zu 92 % in das Permeat und zu 8 % in das Retentat auf. wp); zeigt dabei,
dass 87 % der loslichen Stoffe im Feed in das Permeat gelangen, wiahrend etwa 10 % der Tro-
ckenmasse im Retentat verbleibt und die von der Membran zuriickgehaltenen Partikel grof3er als
0,2 um représentiert. Dennoch fehlen in der Massenbilanz etwa 2,5 % an Trockenmasse. Dieser
Verlust ist auf die Bildung der Foulingschicht auf der Membran zuriickzufiihren. Aufgrund des
Versuchsaufbaus ist diese Masse nicht quantifizierbar.

Zusatzlich zu dem Effekt der Mikrofiltration auf die absolute Trockenmasse ist auch deren Einfluss
insbesondere auf Kohlenhydrate und EPS von grof3em Interesse. Ziel ist es im Mikrofiltrations-
schritt, ohne Verluste hinsichtlich des EPS-Gehaltes, moglichst viele Zellbestandteile abzutrennen.
Fiir die Verteilung der Kohlenhydrate ergibt sich {iber den Zusammenhang Wy yejasiv €in Anteil
von 32 % im Retentat und 49 % im Permeat. Der grof3ere Teil der Kohlenhydrate kann damit die
Membran passieren. Der fehlende Rest von 19 % reichert sich analog zur Trockenmasse in der
Foulingschicht an, wo zusétzlich zu Zellbruchstiicken und Zellen auch gréfsere Kohlenhydrate
und andere Stoffe zu finden sind.

Einen weiteren Hinweis auf die Zusammensetzung der Trockenmasse gibt der Wert wy ;. Auffillig
ist hierbei, dass 14,4 % der Trockenmasse im Retentat aus Kohlenhydraten besteht, wahrend
diese im Permeat nur 2,6 % ausmachen. Dies ldsst den Schluss zu, dass insbesondere kleinere
Stoffe wie Salze und andere Verbindungen die Membran passieren und im Permeat zu finden sind.
Die Masse an EPS im Vergleich teilt sich zu 41 % ins Retentat und 30 % ins Permeat auf. Lediglich
1,0 % der Trockenmasse im Retentat und 0, 1 % im Permeat sind tatsdchlich EPS-Molekiile. Dabei
ist allerdings zu berticksichtigen, dass der Anteil an EPS in der Trockenmasse des Feeds ebenfalls
nur 0,3 % ausmacht. Somit kommt es durch die Mikrofiltration zu einer unerwiinschten Auf-

konzentrierung der EPS im Retentat. Dabei ist davon auszugehen, dass die Foulingschicht nicht
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nur zu einer allgemeinen Abreicherung an EPS fiihrt, sondern auch das Passieren der Molekiile
erschwert und sie dadurch im Retentat verbleiben. Der hohe Produktverlust im Vergleich zu den
Kohlenhydraten lasst sich dabei durch die verzweigte Struktur des EPS erklaren. Im Vergleich zu
den meist linearen Kohlenhydraten sind die EPS-Molekiile ldnger und verzweigter. Der Riickhalt
durch die Deckschicht ist dadurch erleichtert.

Zusammenfassend ist die Mikrofiltration nicht das optimale Verfahren zur Abtrennung der Zell-
bruchstiicke aus dem Fermentationsmedium, da damit auch ein deutlicher Ausbeuteverlust an
EPS verbunden ist. Allerdings ist dies auch auf den Batch-Versuchsaufbau zuriickzufiihren. Im
industriellen Maf3stab wird die Cross-Flow-Filtration in einem kontinuierlichen Prozess mit Reten-
tataustrag durchgefiihrt. Durch optimale Betriebsbedingungen minimiert sich der Einfluss der
Deckschicht, sodass die Auswirkungen in einem industriellen Prozess deutlich geringer ausfallen.
In Anbetracht dessen sind die mit dem dargestellten Versuchsaufbau erzielten Ergebnisse vielver-
sprechend.

Fiir die folgende Ultrafiltration kommt als Feed das Permeat der Mikrofiltration zum Einsatz,
wobei sich deren Zusammensetzung geringfiigig unterscheidet. Dies ist auf die Probennahme des
Permeats zuriickzufithren. Wahrend fiir die Analyse von Permeat A die Probennahme am Ende
der Filtration erfolgte, reprasentieren die Werte fiir Feed B das gesamte Permeat. Diese geringen
Abweichungen sind dennoch vernachldssigbar. Daher werden im Folgenden die Parameter zur
Beschreibung des einzelnen Prozessschrittes, wie beispielsweise wy;, auf den Feed B bezogen,
wahren die integralen Grof3en wie Ausbeutegpg auf Feed A bezogen sind.

Die Ergebnisse fiir die Ultrafiltration sind in Tabelle 4.3 zusammengefasst. Als Betriebspara-
meter wurde ein TMP von 400 kPa und eine Riithrerdrehzahl von 1.200 rpm in Verbindung
mit einer NADIR UP0OS5 P Ultrafiltrationsmembran gewdhlt. Nach der Ultrafiltration verblieb
das Retentat in der Filterkammer, wonach eine Waschung mit der 8,6 fachen Retentat B-Menge

vollentsalztem Wasser erfolgte.

Der Trockenmassenanteil, sowie die Kohlenhydrat- und EPS-Konzentration von Retentat A stim-
men anndhernd mit den Werten fiir Feed B tiberein. Zwar sind kleinere Unterschiede, wie bei-
spielsweise im Trockenmassenanteil von 5,7 % zu 5, 6 % erkennbar, diese lassen sich allerdings
auch mit Messungenauigkeiten und versuchsbedingten Abweichungen erkldren. Im Vergleich zur
Mikrofiltration verbleiben 34 % des Feeds im Retentat. Durch die Waschung mit Wasser sinkt
dabei der Trockenmassengehalt deutlich von 5,6 % auf 1,4 %. Gleichzeitig nimmt der Anteil an
Kohlenhydraten in der Trockenmasse wyy von 1,8 % auf 15,6 % zu. Unter Beriicksichtigung des
Anteils an Kohlenhydraten des Feeds wy reariy, die in die Teilstrome tibergehen, zeigt sich, dass

76 % der Kohlenhydrate im Retentat verbleiben und die Membran nicht passieren kénnen.
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Tabelle 4.3.: Charakteristische Grof3en nach Ultrafiltration von ST-C in der Dynotest

Parameter Einheit Feed B Retentat B
Massenanteil % 100,0 338
Trockenmassengehalt % 5,58 1,44
Wry 9TM * 9TM Feed 4 1,000 0,087
WkH Ikn - 9Th 0,018 0,156
WKH relativ IKH * IKHi Feed A 1,000 0,764
WEgps Jeps - 9Tt 0,004 0,008
WEPS relativ JEps * Gibs Feed A 1,000 1,538
Ausbeutegpg 9Eps * JEPSFeed 4 0,130 0,200
Ausbeutery 9M " 9TM Feed 4 0,075
Reinheitgps geps - ITht 0,004 0,008

Fiir den Verbleib der EPS suggeriert wgpg relariy €in Wert von 154 %, dass mehr EPS im Retentat
vorhanden ist, als im Feed iiberhaupt zur Verfiigung standen. Dies ergibt physikalisch keinen
Sinn und ist daher auf eine fehlerbehaftete Messmethodik zuriickzufiihren. Die EPS-Bestimmung
unterlduft eine Reihe von Reinigungsschritten und resultiert in der Regel in EPS-Mengen im
niedrigen mg-Bereich. Kleine Schwankungen konnen dabei einen groRen Effekt auf den prozen-
tualen Vergleich haben. Es ist davon auszugehen, dass nahezu die komplette im Feed vorhandene
Menge an EPS im Retentat verbleibt. Bei der integralen Betrachtung der beiden Prozessschritte
Mikrofiltration und Ultrafiltration wird eine Ausbeute von 20 % EPS erreicht. Die Ausbeute an
Trockenmasse liegt dabei mit 7,5 %, bei einer sehr geringen EPS-Reinheit von 0, 8 %.

Die erzielte Ausbeute iiber den gesamten Prozess ist nicht zufriedenstellend hinsichtlich ei-
nes industriellen Prozesses. Dabei ist der grof3te Verlust an EPS in der Mikrofiltration begriindet,
da durch die Deckschichtbildung eine erhebliche Masse an EPS verloren geht. Trotzdem bietet das
Verfahren Potential zur Optimierung. Anhand des Versuchsaufbaus zeigte sich, dass die Aufreini-
gung und Isolierung von EPS als pulverférmiges Préparat mittels zweistufiger Filtration moglich

ist.

4.4.3.3. Kombinierte Ultrazentrifugation und -filtration zur Aufreinigung von EPS des
Bakterienstamms ST-C

Da die Mikrofiltration zur Zellabtrennung zu einem deutlichen Verlust an EPS fiihrt, ersetzt diese
im folgenden Kapitel die Zentrifugation in einer Rohrenzentrifuge (211, Carl Padberg Zentrifu-
genbau GmbH, Lahr, Deutschland). Daran schlief3t sich analog eine Ultrafiltration und Waschung
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Parameter Einheit Feed B Retentat B
Massenanteil % 100,0 33,6
Trockenmassengehalt % 6,02 1,38
Wrm 9T™ * 97T Feed 4 1,000 0,077
WkH gku gﬁl,, 0,073 0,211
WKH relativ 9Kkt * JKh Feed A 1,000 0,222
Weps gEps - 97 0,018 0,233
WEPS relativ 9EPS * 9ps Feed A 1,000 0,975
Ausbeutegpg 9EPS * GERS.Feed 4 6,475 6,312
Ausbeutery 9TM * 9T Feed 4 - 0,078
Reinheitgps 9Eps - gt 0,018 0,233

Tabelle 4.4.: Charakteristische Grof3en nach Ultrazentrifugation und -filtration von ST-C

des Zentrats an. Fiir die Versuche dient erneut das Fermentationsmedium des Bakterienstammes
ST-C als Feed. Die Zentrifugation erfolgte bei 30.000 rpm und einem Feedmassenstrom von
100 ml-min~". Die Ultrafiltration wurde analog zu Kapitel 4.4.3.1 bei einem Transmembrandruck
von 400 kPa, einer Rithrerdrehzahl von 1.200 rpm mit einer NADIR UP0O5 P Ultrafiltrationsmem-
bran durchgefiihrt. Die Waschung erfolgte mit der 7,9 fachen Retentat-Menge an vollentsalztem

Wasser.

Tabelle 4.4 fasst die Ergebnisse der Ultrafiltration zusammen. Zur besseren Vergleichbarkeit
bezeichnet Feed B das geklarte Zentrat des Zentrifugationsschritts. Da der Feed fiir die Zentrifu-
gation und die Mikrofiltration gleich ist, beziehen sich die Werte Ausbeutegpg und Ausbeutery,
auf den Feed A von ST-C aus Kapitel 4.4.3.2.

Es ist erkennbar, dass durch die Zentrifugation weniger 16sliche Substanzen zusatzlich zu den
Zellbruchstiicken abgetrennt sind. Der Anteil an Kohlenhydraten in der Trockenmasse von Feed B
ist mit 7,3 % deutlich hoher als nach der Mikrofiltration mit 1,8 %. Analog ergibt sich auch fiir
den EPS-Anteil in der Trockenmasse wgpg eine Steigerung von 0,04 % auf 1,8 %. Somit erzielt die
Zentrifugation im Vergleich zur Mikrofiltration bereits eine Steigerung der fiir die Ultrafiltration
zur Verfligung stehenden Menge an EPS.

Ahnlich wie bei der Ultrafiltration bei zweistufiger Filtration fithrt die Kombination von Ultrafil-
tration und Waschen zu einer erheblichen Reduktion des Trockenmassegehalts von 6,02 % auf
1,38 %. Auch die Menge des Feeds, die im Retentat zuriickbleibt von 33,64 % entspricht der



4.4. Aufreinigung von Exopolysacchariden aus zellfreiem Fermentationsmedium 129

Groflenordnung der Ultrafiltration aus Kapitel 4.4.3.2. Aufgrund der bereits im Feed hoheren
Konzentration an Kohlenhydraten, ist deren Anteil durch die Ultrafiltration von 7,3 % weiter auf
21,1 % gestiegen. Die EPS-Konzentration ist sogar von 1,8 % auf 23, 3 % steigerbar. Dies ist eine
deutliche Verbesserung im Vergleich zur zweistufigen Filtration. Die Ergebnisse filr wgpg reariy
verdeutlichen analog zu Kapitel 4.4.3.2, dass nahezu alle EPS-Molekiile im Retentat verbleiben.
Hinsichtlich der Gesamtergebnisse, ist die EPS-Ausbeute mit 631 % im Vergleich deutlich zu
hoch. Hier kann es sich allerdings nicht um einen Messfehler handeln, da die Menge nicht nur
geringfiigig, sondern signifikant {iberschétzt wird. Der Effekt erklért sich durch das Ablésen von
kapsuldrem EPS von Zellen und Zellbruchstiicken wiahrend des Zentrifugationsschrittes. Der
Einfluss der Scherbeanspruchung auf die Ablésung der kapsuliaren EPS ist bereits in den Kapiteln
4.1.2 und 4.2.2 diskutiert.

Der weitere Vergleich beriicksichtigt die Ausbeute an EPS nicht weiter, sondern konzentriert
sich auf die Kombination der Ausbeute an Trockenmasse und deren EPS-Reinheit. Eine Trocken-
masseausbeute von 7,8 % ist fiir die Kombination aus Zentrifugation und Ultrafiltration analog
erreichbar wie fiir die zweistufige Filtration. Die Mikrofiltration und die Zentrifugation fithren
also zum gleichen Trockenmasseverlust. Dagegen ist die Reinheit mit einem Wert von 23,3 %
im Vergleich zur zweistufigen Filtration deutlich hoher. Eine Erkldrung hierfiir ist einerseits eine
bessere Reinigungsmethode per se oder andererseits die Zunahme der EPS-Masse durch die
Ablésung der kapsuldren EPS. Das Verfahren der Zentrifugation und Ultrafiltration ist somit eine
vielversprechende Moglichkeit mit einem hohen Potenzial fiir die industrielle Anwendung.

4.4.3.4. Kombinierte Mikro- und Ultrafiltration zur Aufreinigung von EPS des
Bakterienstamms ST-E

Fiir einen Vergleich zweier unterschiedlicher Bakterienstimme und des Einflusses der EPS-
Eigenschaften auf deren Aufreiniungseffizienz, sind in den folgenden beiden Kapiteln die Experi-
mente zur zweistufigen Filtration, sowie zur kombinierten Zentrifugation und Ultrafiltration fiir
den freien EPS-bildenden Bakterienstamm ST-E gezeigt. Die Ergebnisse der Mikrofiltration im
zweistufigen Filtrationsprozesses bei einem Transmembrandruck von 25 kPa, einer Riihrerdreh-
zahl von 1.200 rpm und mit einer NADIR MV020 T Polyvinylidenfluorid-Mikrofiltrationsmembran
sind in Tabelle 4.5 aufgefiihrt.

Die Feedmasse teilt sich zu 24 % ins Retentat und zu 76 % ins Permeat auf. Im Vergleich zur
Mikrofiltration von ST-C zeigt sich hier der erste Unterschied, da fiir ST-C ein deutlich groRerer
Anteil von 92 % ins Permeat {ibergeht. Dabei betrégt der Anteil der Partikel wry,, die die Mem-
bran passieren konnen, etwa 73 %, wahrend 27 % im Retentat verbleiben. Im Vergleich zu den
Ergebnissen der ST-C-Versuche konnen in der Mikrofiltrationsstufe weniger Partikel die Membran
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Tabelle 4.5.: Charakteristische Grof3en nach Mikrofiltration von ST-E in der Dynotest

Parameter Einheit Feed A Retentat A | Permeat A
Massenanteil % 100,0 24,0 76,0
Trockenmassengehalt % 8,61 9,58 8,27
Wy I 9T Feed A 1,000 0,267 0,730
Wkn Ixn - Ik 0,007 0,191 0,017
WKH relativ IkH - Gich Feed A 1,000 7,322 1,811
Wgps Jeps - ITh 0,000 0,011 0,001
WEPS relativ JEPs * JEPS Feed A 1,000 6,167 2,333

passieren.

Der Hauptunterschied zwischen den Stimmen betrifft die Werte fiir den Kohlenhydrat- und
EPS-Gehalt. Bereits im Feed von STE ist der Anteil der Kohlenhydrate in der Trockenmasse mit ca.
0,7 % deutlich niedriger als der Gehalt von 4,6 % bei ST-C. Dennoch liegt das Gewichtsverhéltnis
WKH relativ d€S Retentats mit 19,1 % und des Permeats mit 1,7 % wieder im Bereich von ST-C mit
14,4 % im Retentat und 2,6 % im Permeat. Bei diesem unerwarteten Verlauf ergibt sich ein un-
realistischer Anstieg der Kohlenhydrate von 732,2 % im Retentat bezogen auf den Ausgangsfeed.
Analoges gilt fiir die Zunahme an Kohlenhydraten im Permeat mit 181, 1 %.

Dieser Effekt ist auch fiir den EPS-Gehalt zu sehen. Fiir den Anteil an EPS, die im Retentat
verbleiben, ergibt sich im Verhéltnis zum Ausgangsfeed ein Wert von rund 600 %. Aufgrund
der systematischen Reproduzierbarkeit hinsichtlich einer niedrigen Kohlenhydrat-, bzw. EPS-
Konzentration im Feed im Vergleich zu einer hohen Kohlenhydrat-, bzw. EPS-Konzentration im
Retentat und Permeat ist eine physikalische Erklédrung erforderlich. Eine Hypothese fiir diese
Ergebnisse beruht auf dem stark adhésiven Charakter der freien EPS. Die Zelle segregiert freie
EPS-Molekiile in das umgebende Medium. Sie haften somit nicht an der Zelloberflache, sondern
bewegen sich frei im Medium. Aufgrund ihrer Oberflicheneigenschaften neigen freie EPS dazu,
miteinander zu agglomerieren und Polysaccharid-Cluster zu bilden. Abbildung 2.9 veranschaulicht
die Bildung von EPS-Agglomeraten. Wahrend Zellen und andere Komponenten aufgrund der
Farbung mit Tinte dunkel erscheinen, kontrastieren die EPS hell. Kapsuldre EPS ordnen sich
um die Zellen an, wohingegen die freien EPS Bereiche hoher Konzentration bilden. In diesen
koagulierten Strukturen konnen zusitzlich andere Bestandteile wie Salze und Kohlenhydrate
eingeschlossen sein. Wahrend diese Cluster fiir die Analytik nur schwer zugénglich sind, wird
ihre agglomerierte Struktur durch die Scherbeanspruchung des Riihrers zerstort und ist damit fiir
die verwendete Analysemethode nachweisbar. Aufgrund der Unzugénglichkeit der EPS-Molekiile
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Tabelle 4.6.: Charakteristische Grofden nach Ultrafiltration von ST-E in der Dynotest

Parameter Einheit Feed B Retentat B
Massenanteil % 100,0 43,5
Trockenmassengehalt % 8,15 8,53
Wryu 91 * GTM Feed 4 1,000 0,455
WikH 9kH - 9T 0,002 0,004
WKH relativ 9Kt~ IKH Feed A 1,000 0,936
WEgps gEps * gﬂl,, 0,001 0,009
WEPS relativ 9EPS - GEPS Feed A 1,000 3,625
Ausbeutegps 9EPS * JEBS Feed A 1,838 6,663
Ausbeutery g™ * 9TM Feed A - 0,328
Reinheitgps Daps ~ Oy 0,001 0,009

im Feed des ST-E Stammes ist die EPS-Ausbeute nicht weiter als integraler Bewertungsparameter
zu betrachten.

Anstelle dessen dient die Ausbeute an Trockenmasse, sowie die Reinheit an EPS in der Trockenmas-
se als vergleichendes Qualitétskriterien zur Bewertung der Trenneffizienz. Der Vergleich zwischen
Retentat und Permeat zeigt, dass sich in der durch die Membran zuriickgehaltenen Trockenmasse
die 11-fach hohere Menge an Kohlenhydraten befindet als im Permeat. Fiir den Stamm ST-C
zeigt sich hierbei eine Zunahme um das 6-fache. Somit ist die Konzentration der Trockenmasse,
unabhéngig von der Art der enthaltenen Verbindungen, fiir den ST-E-Stamm hoher. Auch bei der
Mikrofiltration des ST-E Stammes gehen somit erhebliche Mengen an Zielprodukt verloren. So
gehen etwa 72,5 % der EPS durch die Entsorgung des Retentats verloren, wahrend 25 % der EPS
fiir die weitere Verarbeitung zur Verfiigung stehen. Zur weiteren Aufarbeitung und Isolierung der
EPS ist das Permeat der Ausgangsfeed. Die Ultrafiltration wird bei einem Transmembrandruck
von 400 kPa, einer Rithrerdrehzahl von 1.200 rpm und mit der Ultrafiltrationsmembran NADIR
UPOQO5 P durchgefiihrt. Die Waschung erfolgte mit der 5,4 fachen Retentat-Masse mit vollentsalz-
tem Wasser. Die Ergebnisse sind in Tabelle 4.6 zusammengefasst.

Ungefédhr 44 % der Feedmasse und 46 % der Trockenmasse verbleiben nach der Ultrafiltration im
Retentat. In der Trockenmasse zeigt sich ein deutlicher Unterschied zwischen den beiden Stimmen
ST-C und ST-E. Wahrend fiir ST-E fast die Halfte an Trockenmasse im Retentat zuriickbleibt, sind
fiir den Stamm ST-C nur noch 9 % vorhanden. Es zeigt sich, dass die Waschung im Falle des
freien EPS-Bildners keine Verbesserung des Ergebnisses erzielt. Dieser Effekt ist auf den kohasiven
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Charakter der freien EPS und dessen Koagulatbildung zuriickzufiihren. So entsteht im Falle des
ST-E Stammes eine deutlich kompaktere Deckschicht, die im Vergleich zu ST-C undurchléssiger
ist. Als Konsequenz verbleiben deutlich mehr niedermolekulare Bestandteile im Retentat B. Dies
verdeutlicht sich an der Verteilung der Trockenmasse auf das Retenat. Wahrend bei der Mikro-
filtration nur 26,7 % der Trockenmasse im Retentat verbleiben, sind es nach der Ultrafiltration
46 %. Die fiir die Mikrofiltration verwendete Membran hat eine gro3ere Porengrol3e, sodass ein
Teil der Verbindungen diese passieren kann und die Beeinflussung der Trenneffizienz weniger
stark durch die Deckschicht vermindert ist. Hinsichtlich des Kohlenhydrat- und EPS-Gehalts
bei der Ultrafiltration, verbleiben 93,6 % der urspriinglichen Kohlenhydrate und 362,5 % der
urspriinglichen EPS-Masse im Retentat. Analog zur Mikrofiltration fithren die hohen Scherkréfte
des Riihrers zur Zerkleinerung der EPS-Cluster, weshalb die EPS-Menge im Retentat deutlicher
hoher ist als die Ausgangsmenge im Feed B. Fiir ST-C lagen diese Werte bei 77 % und 100 %.
Dieser Unterschied verdeutlicht, dass die Waschung im Falle von ST-E nicht erfolgreich war. Die
Trockenmasse, die das finale EPS-Praparat darstellt, enthalt weiterhin eine hohe Konzentration
an unerwiinschten Nebenkomponenten wie Salze und weitere niedermolekulare Substanzen.
Dabher ist die Trockenmassenausbeute mit 33 % deutlich héher im Vergleich zur Ausbeute von 8 %
bei der zweistufigen Filtration des ST-C-Stamms. Die Reinheit der ST-E-Reinigung liegt mit 0,9 % in
der gleichen Grofenordnung wie bei ST-C mit 0, 8 %. Trotz der unzureichenden Waschung konnte
somit eine vergleichbare Reinheit erzielt werden. Dies ist auf eine héhere EPS-Konzentration
in der initialen Fermentationsbriihe zuriickzufiihren. Zusammenfassend ist somit auch die ab-
solute Masse an EPS im finalen Préparat fiir den Stamm ST-E hoher, da die Gesamtausbeute an
Trockenmasse bei gleicher Reinheit hoher ist.

4.4.3.5. Kombinierte Ultrazentrifugation und -filtration zur Aufreinigung von EPS des
Bakterienstamms ST-E

Fiir den Vergleich analog zu Kapitel 4.4.3.3 ersetzt die Zentrifugation in einer Rohrenzentrifuge die
Mikrofiltration. Im Anschluss erfolgte die Ultrafiltration analog zu Kapitel 4.4.3.3. Die Ergebnisse
sind in Tabelle 4.7 zusammengefasst.

Im Retentat verbleibt mit 20, 37 % der Feedmasse etwas weniger im Vergleich zu ST-C mit 33,6 %,
sowie zur zweistufigen Filtration mit 44 %. Auch der Anteil an Trockenmasse im Retentat wy, ist
mit 18,8 % bei der kombinierten Zentrifugation und Ultrafiltration niedriger als bei der zwei-
stufigen Filtration mit 46 %. Gleichzeitig ist der Anteil an zuriickgehaltenen Kohlenhydraten im
Retentat wgy mit 59 % deutlich hoher als im Falle der zweistufigen Filtration mit 0,4 %. Daraus
lasst sich schliefSen, dass der Zentrifugationsschritt einen grof3en Einfluss auf die Zusammen-
setzung der Trockenmasse hat. Bilden die freien EPS Agglomerate, die auch kleinere Molekiile



4.4. Aufreinigung von Exopolysacchariden aus zellfreiem Fermentationsmedium 133

Tabelle 4.7.: Charakteristische Grof3en nach Ultrazentrifugation und -filtration von ST-E

Parameter Einheit Feed B Retentat B
Massenanteil % 100,0 20,4
Trockenmassengehalt % 9,58 8,83
wry 9TM * GTM Feed 4 1,000 0,188
WkH 9kH * 9T 0,592 0,585
WKH relativ gk G Feed A 1,000 0,188
WEps geps * 9T 0,002 0,082
WEPS relativ 9EPS * JEPS Feed A 1,000 9,321
Ausbeutegpg 9Eps gEI}S,Feed A = -
Ausbeutery 9TM " ITM Feed A - 0,209
Reinheitgpsg Geps - GThr 0,002 0,186

einschlieen, werden diese Clusterstrukturen teilweise nach der Zentrifugation mit dem Restsedi-
ment ausgetragen. Grof3ere Kohlenhydrate lassen sich nicht so leicht an diese Agglomerate binden
und verbleiben im Uberstand. Somit besteht ein groer Teil der Trockenmasse aus Kohlenhydraten
und EPS. Der deutlich hohere Anteil an EPS der Trockenmasse wypg mit 8,2 % im Vergleich zu
0,9 % bei der zweistufigen Filtration bestédrkt diese Vermutung. Zusétzlich zu den vergleichsweise
niedrigen Werte fiir den Kohlenhydrat- und EPS-Gehalt ist auch der Trockenmassegehalt des
Retentats mit 8,83 % im Vergleich zu 8,53 % nur geringfiigig niedriger. Ahnlich wie bei der
zweistufigen Filtration von ST-E in Kapitel 4.4.3.4 ist die Bildung einer Deckschicht durch die
freien EPS ein Grund fiir diesen Effekt. Wahrend die 16slichen Bestandteile bei ST-C durch den
Waschschritt aus dem Retentat entfernbar sind, erfolgt dies bei der undurchlassigen Deckschicht
aus freiem EPS nicht.

Uber den gesamten Prozess lisst sich mit dieser Methode eine Trockenmasseausbeute von 20,9 %
bei einer Reinheit von 8,2 % erreichen.
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5. Zusammenfassung und Ausblick

5.1. Zusammenfassung

Der Fokus dieser Arbeit liegt auf der Betrachtung des Downstream-Prozess von Exopolysaccharid-
produzierenden, bakteriellen Sporen und vitalen Zellen aus industriell hergestellten Fermentati-
onsmedien. Der erste Teil der Arbeit widmet sich der Optimierung des Separationsprozesses von
Sporen und Zellen durch deren Scherbeanspruchung. Zur Scherung der Sporen bzw. Zellen sind
ein Ultra-Turrax Zahnkranzdispergierer, sowie ein Emulsiflex C5 Hochdruckhomogenisator im
Einsatz. Die Charakterisierung der Sedimentationseigenschaften erfolgt iiber die optische Zentri-
fugation LUMiSizer und eine Scheibenzentrifuge. Der anschlielende Scale-Up mittels Pathfinder
FSC1-Tellerseparator, zeigt die Ubertragbarkeit der Laborergebnisse in den Pilot-MaRstab. Der
zweite Teil der Untersuchungen beschéftigt sich mit der Isolierung der nach der industriellen
Zellabtrennung im Fermentationsiiberstand verbleibenden Exopolysaccharide im Pilot-Maf3stab.
Ziel ist die Gewinnung eines pulverformigen Lebensmittelzusatzstoffes. Die Aufarbeitung des
Fermentationsiiberstandes erfolgt dabei ohne Zusatz von Losemitteln, oder sonstigen Additiven.
Die Machbarkeit des Verfahrens zur Isolierung der EPS-Molekiile mittels dynamischer Cross-Flow-

Filtration in Kombination mit einer Ultrazentrifugation ist als Proof-of-Principle demonstriert.

Einfluss der Scherbeanspruchung auf die Sedimentationseigenschaften von Bakteriensporen

des Stammes Bacillus licheniformis und Bacillus subtilis

Der erste Teil der Arbeit verdeutlicht die Komplexitit des Downstreams biologischer Materia-
lien. Bereits die Konzentration der Zellen im Fermentationsmedium hat einen entscheidenden
Einfluss auf die Sedimentationseigenschaften des gesamten Partikelkollektivs. So zeigte die Ver-
diinnung des sporenhaltigen Fermentationsmediums mit isotonischer Kochsalzlésung bei einem
der untersuchten Stimme eine Steigerung der Separationseffizienz, trotz der dadurch erhéhten
Fliissigkeitslast. Ferner fithrt die Verdiinnung durch Reduktion der Wechselwirkungen zwischen
den Sporen zu Anderungen der mittleren Sedimentationsgeschwindigkeit und der Verteilungsform.
Auch die Medienviskositét ist durch die Verdiinnung und Variation der Messtemperatur signifikant
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beeinflusst. Die Scherbeanspruchung der Sporen weist ebenfalls einen deutlichen Einfluss auf die
Sedimentationseigenschaften der Sporen auf. Einer Erh6hung der Sedimentationsgeschwindig-
keit durch das Ablosen kapsularer EPS, sowie der Reduktion der Medienviskositat steht deren
Erniedrigung durch Zerstérung von Sporenagglomeraten gegeniiber. Die jeweiligen Anderungen
der Sedimentationsgeschwindigkeit variierten hinsichtlich des sporenbildenden Stammes, sowie
den Eigenschaften der produzierten EPS. Analog zur Sedimentationsgeschwindigkeit hat die
Scherbeanspruchung auch einen deutlichen Einfluss auf die Sedimentkompression der Sporen
gezeigt. Die Sedimente aller Proben zeigten nach der Scherbeanspruchung ein deutlich kom-
pakteres Sediment, was hauptsichlich auf das Abscheren kapsuldrer EPS, sowie die Zerstorung
von Sporenagglomeraten zuriickzufiihren ist. Die experimentellen Untersuchungen verdeutli-
chen die Schwierigkeiten hinsichtlich eines allgemein giiltigen Ansatzes zur Optimierung der
Abtrenneigenschaften. Somit ist eine genaue Bewertung der Eigenschaften eines individuellen
Bakterienstamms beziiglich des Einflusses von Verdiinnung und Scherbeanspruchung essenziell
fiir eine optimale Auslegung eines grof3technischen Prozesses.

Einfluss der Scherbeanspruchung auf die Sedimentationseigenschaften von vitalen Zel-
len des Stamms Streptococcus thermophilus

Analog zu den Untersuchungen der Bakteriensporen ist ein deutlicher Einfluss der Probenkonzen-
tration auf die Sedimentationseigenschaften der Bakterienzellen nachweisbar. Mit abnehmender
Partikelzahl in der Suspension verdnderte sich die Form der Sedimentationsgeschwindigkeits-
verteilung der drei unterschiedlichen Stimme. Wie zuvor bei den Sporen ist diese Anderung
der Verteilungsform durch eine Verringerung der Wechselwirkungen zwischen den Zellen, so-
wie Viskositdtsdnderungen des Fermentationsmediums bedingt. Die Scherbeanspruchung der
Bakterienzellen fiihrte, abhéngig von dem jeweiligen Scherapparat und Bakterienstamm, zu
unterschiedlichen Anderungen in der Sedimentationsgeschwindigkeit. Einerseits resultierte eine
Zunahme durch das Ablésen kapsulédrer EPS von der Zelloberflache, sowie durch die Reduktion
der Medienviskositét. Der gegenteilige Effekt war hauptséchlich durch die Zerstérung von Zell-
ketten bedingt. Bildete der Stamm weder kapsuldre EPS, noch lange Zellketten, so war kaum
eine Anderung der Sedimentationsgeschwindigkeit der Zellen zu beobachten. In Anlehnung an
die Sedimentationsgeschwindigkeit war auch die Anderung der Sedimentkompression stamm-
abhéngig. Dabei fiihrten die Abscherung kapsulédrer EPS, sowie die Zerstorung von Zellketten
zu deutlich kompakteren Sedimenten. Allerdings ist der Einfluss auf die Kompression durch
Erhohung der Zentrifugalbeschleunigung wesentlich deutlicher ausgeprégt als bei den Bakterien-
sporen. Dieses Ergebnis verdeutlicht die geringere Stabilitét der Zellstruktur, welche durch eine
Verformung ihrer Hiille zu einem dichteren Sediment komprimiert werden. Dieser Unterschied
zu den Bakteriensporen liegt vor allem darin begriindet, dass die Sporenform der Zellen zum
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Uberleben bei ungiinstigen dufleren Einfliissen dient. Sporen sind kleiner als ihre zugehérige
vitale Zellform und daher auch deutlich kompakter aufgebaut. Durch mechanische Belastung sind
sie somit in geringerem Mal3e komprimierbar. Durch die Betrachtung der durch die Scherung
eingetragenen Energie zeigte sich eine Abhdngigkeit hinsichtlich der Art der Belastung. Kurze
Scherbeanspruchung mit einer hohen Intensitit begiinstigen die Abscherung kapsulédrer EPS, wah-
rend im umgekehrten Fall die Zerstérung von Zellketten begiinstigt war. Diese Erkenntnis gibt in
einem grofltechnischen Prozess die Moglichkeit iiber eine gezielte Einstellung der Scherintensitét

und -dauer differenzierte Effekte auf den jeweiligen Bakterienstdmme zu erzielen.

Ubertragung der Laborergebnisse auf der Pilot-Scale anhand verschiedener Bakterien-
stimme des Streptococcus thermophilus

In dieser Arbeit gelang ein erfolgreicher Scale-Up der im Labormaf3stab gewonnenen Erkennt-
nisse in den Pilot-Maf3stab. Mit dem Hintergrund, dass die Sinkgeschwindigkeit der Partikel in
direktem Verhaltnis zur Verweilzeit der Partikel im Tellerseparator steht, erfolgte die Validierung
der Ergebnisse beziiglich der Sedimentationsgeschwindigkeit der Zellen durch Variation des Feed-
Volumenstromes. Dabei resultierte nach Abtrennen von kapsuldren EPS eine deutliche Erhéhung
des prozessierbaren Volumenstromes. Der Scale-Up der Erkenntnisse zur Sedimentkompression
der Zellen ist anhand der Betriebszeit des Separators bis zum Erreichen des maximalen Fiillgrades
demonstriert. Je kompakter das Sediment der Bakterien ist, desto ldnger war die Standzeit bis zur
ndchsten Entleerung. Die Scherung der Zellen des kapsuldre EPS synthetisierenden Stammes fiihrt
zu deutlich langerer Laufzeit der Separators, bevor eine Entleerung des Sediments notwendig
ist. Die erfolgreiche Ubertragung der Laborergebnisse in den Pilot-MaRstab zeigt, dass anhand
gezielter Laboranalysen der Separationsprozess der Zellen eine Optimierung moéglich ist. Eine
gezielte Vorbehandlung der Zellsuspensionen bietet ein hohes Potential zur Verbesserung des

Abtrennprozesses.
EPS-Isolierung aus dem Fermentationsiiberstand der Starterkulturen-Produktion

Nachdem die Zellen bei der industriellen Starterkulturen-Produktion von dem Fermentations-
medium separiert sind, enthélt dieses Medium in etwa 1 gl-1 EPS. In der Literatur sind bereits
Extraktionsverfahren zur Gewinnung dieser EPS beschrieben (Roca et al., 2015), allerdings sind
die dabei gewonnenen Mengen und die angewandten Methoden fiir die industrielle Nutzung
meist irrelevant. Der zweite Teil dieser Arbeit zeigt im Rahmen eines Proof-of-Principle einen
Verfahrensablauf zur Isolierung von EPS-Molekiilen aus dem Restmedium der Starterkulturen-
produktion in prozesstechnisch relevanten Mengen. Die Kombination aus Ultrazentrifugation
und -filtration mit anschlie@ender Waschung und Gefriertrocknung erzielte ein pulverférmige,
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EPS-haltige Priparat als Endprodukt. Durch den Verzicht auf die Zugabe von Losungsmitteln,
sowie die Nutzung von Verfahrensschritten mit hohem Durchsatz, sind die Kosten im Vergleich zu
den Extraktionsverfahren deutlich geringer und ermdéglichen daher eine wirtschaftliche indus-
trielle Nutzung des Verfahrens. Das gezeigte Verfahren hat dabei noch Optimierungspotential,
um sowohl die Ausbeute an Prédparatmenge, als auch die EPS-Reinheit weiter zu erh6hen. Im
Rahmen dieser Arbeit gelang der Proof-Of-Principle zur Herstellung eines EPS-Praparates aus den
Abfallstrom der Starterkulturenproduktion mittels industriell relevanter, verfahrenstechnischer

Grundoperationen.

5.2. Ausblick

Die in dieser Arbeit gezeigten Analysemethoden zur Charakterisierung der Sedimentationsei-
genschaften von EPS produzierenden Bakteriensporen und Bakterienzellen bieten eine Basis zur
Charakterisierung der Abtrenneigenschaften von biologischen Materialien. Durch die systema-
tische Untersuchung weiterer EPS-produzierender Bakterienstdimme kann damit ein wichtiger
Beitrag zum Verstindnis iiber die Wechselwirkungen zwischen Zellen und EPS, sowie dem Fer-
mentationsmedium geleistet werden. Eine nachfolgende chemische Analyse der EPS konnte
Aufschliisse iiber den Zusammenhang der gezeigten Wechselwirkungen und der chemischen
Struktur der EPS liefern. Von Seiten der Starterkulturen-Industrie bieten diese Analyseverfahren
ein schnelles und kostengiinstiges Werkzeug, um die Sedimentationseigenschaften ihrer Produkte
zu analysieren und Riickschliisse auf vorteilhafte Vorbehandlungsschritte zu ziehen. Mit den
daraus resultierenden Ergebnissen kann der Separationsprozess bestehender Produkte optimiert,
oder neue Produkte moglichst effizient in die laufende Produktion zu integrieren. Wie bereits
erwéahnt bietet die Isolierung der EPS im Pilot-Maf3stab durch die Kombination aus Ultrazentrifu-
gation und -filtration noch deutliches Optimierungspotential. Im néchsten Schritt wére zu priifen,
ob eine Kombination aus Zellabtrennung und EPS-Konzentrierung grundsétzlich zielfithrend
ist, da eine direkte Ultrafiltration erhebliche Produktverluste vermeidet. Durch ldngere Prozess-
zeiten bzw. kontinuierliche Betriebsweise verliert der Produktverlust durch die Fouling-Schicht
an Bedeutung und die Effizienz des Verfahrens ist zunehmend steigerbar. Alternativ ist eine
Optimierung hinsichtlich der eingesetzten Membranen vielversprechend hinsichtlich Selektivitét
und Ausbeute.
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Lateinische Buchstaben

Flache

Abstand zwischen zwei Tellern
Schleuderziffer

Konzentration

Widerstandsbeiwert

Durchmesser

Aquivalentdurchmesser

Durchmesser einer oberflichengleichen Kugel
Durchmesser einer volumengleichen Kugel
volumetrischer Energieeintrag

Kraft

Erdbeschleunigung

Hohe

Flux

Anzahl an Tellern

Newtonzahl

Drehzahl

Maximalanzahl an Kokken, die 90 % des Kollektivs auf-
weisen

empirischer Parameter

Oberflache

Summenverteilung

Effizienzverhéltnis

Dichteverteilung

Permeabilitét

Leistungseintrag ins Medium

Druck
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DPx Kapillardruck Pa
Do Umgebungsdruck Pa
D hydrostatischer Druck Pa
Ds Feststoffgeriistdruck Pa
R Radius m
Rp Foulingwiderstand m !
R; Radiale Position m
Ry hydraulischer Widerstand m !
Ry Gesamtwiderstand m !
Re Reynoldszahl -
T, Bezugsradius m
Y Abstand Rotorachse zum Meniskus m
rs Abstand Rotorachse zum Sediment m
Se Bezugsstrecke m
span Verteilungsbreite -
t Zeit S
1% Volumen m>
1% Volumenstrom m3s!
v Geschwindigkeit ms !
We Weberzahl -

Massenanteil gg !

x Partikeldurchmesser pm
Xy Modalwert pm
Xs50 Medianwert pm
Xg mittlere Partikelgrofe pm
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Griechische Buchstaben

Indizes

A

belastet
unbelastet
d

F

Fe

G

H

KH

krit

Lab
max

Pe

Re
Sed

Hohenspezifischer Filtrationswiderstand
Grenzflachenspannung
Membrandicke
Porositét

Dynamische Viskositét
intrinsische Viskositét
Wellenldnge
kinematische Viskositét
Korrekturfaktor

Dichte

Aquivalente Klirfliache
Normalspannung
Feststoffkonzentration
Sphérizitat
Winkelgeschwindigkeit

Auftrieb

nach Scherbeanspruchung
vor Scherbeanspruchung
disperse Phase

Fluid

Feed

Gewicht

Homogenisator
Kohlenhydrat

kritisch

Kugel

Labor

maximal

Partikel

Permeat

Rotor

Retentat

Sedimentation

mPas

mPas
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ST Stokes
Susp Suspension
™ Trockenmasse
w Widerstand
zZ Zentrifugalfeld
Abkiirzungen
BAC Bakterienstimme der Bacillus-Gattung
DNA Desoxyribonucleinsidure
EPS Exopolysaccharide
FCM Durchflusszytometrie
LPS Lipopolysaccharide
MFI Modified fouling index
oD Optische Dichte
RNA Ribonucleinsdure
SEC GrofSenausschlusschromatographie
SOP Standard Operating Procedure LUMiSizer
ST Bakterienstimme der Streptococcus thermophilus-Gattung
TMP Transmembrandruck
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