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Zusammenfassung

Biotechnologisch erzeugte Produkte finden aufgrund ihrer einzigartigen Eigenschaften Anwen-
dung als Wirkstoffe in Medikamenten, als funktionale Lebensmittelzusdtze, als Hilfsstoffe in
technischen Prozessen oder als Biokatalysatoren bei der Synthese chemischer Erzeugnisse. Neben
der Isolation aus pflanzlichen oder tierischen Ausgansstoffen werden biotechnologische Produkte
oft durch mikrobielle Fermentation hergestellt. Geringe Produktkonzentrationen, sowie zahlrei-
che Verunreinigungen in den komplexen Biosuspensionen erschweren die Produktaufreinigung
und erfordern oft mehrere Konzentrations- und Reinigungsstufen. Dies fiihrt zu hohen Kosten

und wachsenden Produktverlusten.

Ein effizienter Aufreinigungsprozess ist durch den Einsatz integrativerer Trennverfahren mog-
lich, die es erlauben das Produkt direkt von anderen Bestandteilen der Biosuspension abzutrennen
und aufzukonzentrieren. Ein solches Verfahren ist die wéssrige Zweiphasen-Flotation (ATPF),
die die Selektivitdt einer Extraktion mit dem hohen Massentransfer einer Flotation kombiniert.
Grundlage fiir die ATPF ist das Ausbilden eines wissrigen Zweiphasen-Systems (ATPS) durch
16sen phasenbildender Komponenten wie beispielsweise Polymere und Salze in hohen Konzent-
rationen in Wasser. Dadurch entsteht eine salzreiche, schwerere Unterphase und eine leichtere
polymerreiche, leichtere Oberphase. Durch Beladen der Unterphase mit der Biosuspension und
dem Fintrag von Gasblasen, lassen sich sowohl kleinere Molekiile, als auch makromolekulare
Enzyme selektiv in die produktsammelnde Oberphase flotieren. Fiir einen hohen Abscheidegrad
und eine hohe Aufkonzentrierung des Produkts in der Oberphase ist eine zielgerichtete Prozess-
entwicklung der ATPF nétig. Diese Arbeit beschreibt die Prozessentwicklung der ATPF am Bei-
spiel des Lebensmittelenzyms Phospholipase Az, mit dem Ziel eine auf andere biotechnologische

Produkte iibertragbare Strategie zu erarbeiten.

Der erste Schritt bei der Prozessentwicklung der ATPF ist die in Kapitel 4 beschriebene Auswahl

eines geeigneten Zweiphasen-Systems, sowie die Charakterisierung stofflicher Schliisselparame-
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ter und duBerer Einflussfaktoren auf die ATPF. Bei der Auswahl der phasenbildenden Kompo-
nenten des ATPS sind neben 6konomischen und dkologischen Gesichtspunkten auch die physiko-
chemischen Eigenschaften des Produkts zu beachten. Insbesondere der Einsatz von biologisch
abbaubaren Salzen wie z. B. Citrate, Tartrate oder Succinate steigern die Umweltvertréglichkeit
der ATPF, ermdglichen jedoch oft nur in bestimmten pH-Bereichen die Ausbildung eines stabilen
Zweiphasen-Systems. Der pH-Wert ist ein Schliisselparameter der ATPF, da durch ihn nicht nur
die Produktstabilitét, sondern auch die Anlagerung der Enzymmolekiile an die Blasenoberflédche
sowie die Affinitdt zur polymerreichen Oberphase beeinflussbar sind. Letztere hingt zudem we-
sentlich von der Art und der Grofe bzw. dem Molekulargewicht der Polymere ab. Durch Extrak-
tionsversuche lassen sich geeignete phasenbildende Komponenten finden und das ATPS
hinsichtlich einer hohen Aufkonzentrierung in einer moglichst kleinen Oberphase optimieren.
Einfache Flotationsversuche zeigen die Robustheit der ATPF gegeniiber dufleren Einflussfaktoren

wie der Temperatur oder anderen Bestandteilen einer Fermentationsbriihe.

Der nédchste Schritt bei der Prozessentwicklung der ATPF ist die in Kapitel 5 beschriebene An-
passung des Gasblaseneintrags an das optimierte Zweiphasen-System. Prinzipiell ermdglichen
hohe Gasvolumenstrome und geringe BlasengroB3en einen gesteigerten Gasgrenzflacheneintrag
und somit einen hohen flotationsbedingten Stofftransport. Jedoch lassen sich beide Prozesspara-
meter nicht unabhéngig voneinander einstellen. Hohe Gasvolumenstrome fithren zu groen Gas-
blasen, die zu einer Vermischung von Unter- und Oberphase (Phasenverwirbelung) fithren und
so einer Produktabtrennung aus der Unterphase und Aufkonzentrierung in der Oberphase entge-
genwirken. Die Auftriebskraft zu kleiner Gasblasen reicht dagegen nicht aus, um die Grenzfli-
chenkraft der wissrigen Phasengrenzfliche zwischen Unter- und Oberphase zu iiberwinden, und
sie bleiben entweder an der Phasengrenzfldche hingen oder verbleiben in der Unterphase. In Ab-
hiangigkeit der Dichte, Viskositit und Grenzflaichenspannung beider wissriger Phasen ldsst sich
ein optimales Blasengrof8enfenster bestimmen, welches einen Aufstieg der Gasblasen in die Ober-
phase, sowie ein stabiles Zweiphasen-System gewéhrleistet. Durch verschiedene pordse Medien
wie z. B. Metallgewebe, Lochsiebe oder Glasmembranen lassen sich unterschiedliche Blasenkol-
lektive mit verschiedenen Blasengrofenverteilungen erzeugen und so ein Begasungsmedium mit

bestmoglicher Ubereinstimmung zu dem zuvor ermittelten BlasengroBenfenster auswihlen.

Die Optimierung der Prozessfithrung und des Anlagendesigns steigert die Effizienz der ATPF
und bildet den in Kapitel 6 beschriebenen abschlieBenden Schritt bei der Prozessentwicklung der

ATPF. Im Batch-Betrieb der ATPF nimmt im Laufe der Flotationszeit der Massentransfer des
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Produkts in die Oberphase ab, wenn das Konzentrationsverhéltnis des Produkts zwischen Ober-
und Unterphase sich einem Gleichgewichtswert ndhert. Grund hierfiir sind Diffusionseffekte, die
neben der Flotation die Kinetik des Massentransfers bestimmen. Ist das thermodynamische
Gleichgewicht wiahrend der ATPF erreicht, verhindert eine Riickdiffusion der Stoffe in die Un-
terphase eine weitere Aufkonzentrierung in der Oberphase. Eine kontinuierliche Prozessfiithrung
ermOglicht einen quasi-stationdren Massentransfer in die Oberphase bei maximaler Aufreini-
gungsrate. Die kontinuierliche ATPF ist besonders effizient durch den Einsatz eines horizontalen
Flotationsbeckens. Das Fordern der mit Biosuspension angereicherten Unterphase und der unbe-
ladenen Oberphase im Gleichstrom steigert die Diffusion am Einlass des Beckens. Hier fiihrt ein
erhohter Gaseintrag nicht nur zu einem hoheren flotationsbedingten Stofftransport, sondern stei-
gert durch eine in Maf3en erfolgende Phasenvermischung auch die Diffusion in die Oberphase.
Ein reduzierter Gaseintrag am Auslass des Beckens reduziert die Phasenvermischung und damit
die Riickdiffusion von der produktbeladenen Oberphase in die aufgereinigte Unterphase. Der kon-
tinuierliche Betrieb steigert nicht nur die Raum-Zeit-Ausbeute, sondern erlaubt ebenfalls den Ein-
satz der ATPF zur Produktaufreinigung bei kontinuierlichen Fermentationsprozessen. Dadurch
reduziert sich der apparative Aufwand, da eine Zwischenlagerung entfallt und kleinere Apparate-

groflen ausreichend sind.

Die kontinuierliche ATPF als integratives Aufbereitungsverfahren présentiert sich als eine kos-
tenglinstige Alternative zu herkdmmlichen, vielstufigen Aufreinigungsprozessen, die eine direkte
Abtrennung und Aufreinigung von biotechnologischen Produkten wie z. B. Enzymen aus Fer-
mentationsbrithen ermdglicht. Je nach Anwendung und geforderter Reinheit kann die gewonnene
produktbeladene Oberphase direkt eingesetzt, oder eine abschlieBende Produktformulierung, z.
B. durch Spriihtrocknung, nachgeschaltet werden. Die in dieser Arbeit entwickelte Strategie zur
Prozessentwicklung der ATPF umfasst sowohl die Charakterisierung stofflicher Schliisselpara-
meter, die Implementierung eines geeigneten Gasblaseneintrags, sowie die Optimierung der Pro-

zessfiihrung und des Anlagendesigns und ermoglicht einen effizienten Betrieb der ATPF.



Abstract

Due to their unique properties, biotechnologically produced products are used as active ingredi-
ents in medicines, as functional food additives, as auxiliary substances in technical processes or
as biocatalysts in the synthesis of chemical products. In addition to isolation from plant or animal
raw materials, biotechnological products are often produced by microbial fermentation. Low
product concentrations and numerous impurities in the complex biosuspensions make product
purification difficult and often require several concentration and purification steps. This leads to

high costs and increasing product losses.

An efficient purification process is possible by using more integrative separation processes that
allow the product to be separated and concentrated directly from other components of the biosus-
pension. One such process is the aqueous two-phase flotation (ATPF), which combines the selec-
tivity of extraction with the high mass transfer of flotation. The basis for ATPF is the formation
of an aqueous two-phase system (ATPS) by dissolving phase-forming components such as poly-
mers and salts in high concentrations in water. This creates a salt-rich, heavier bottom phase and
a lighter, polymer-rich top phase. By loading the bottom phase with the biosuspension and intro-
ducing gas bubbles, both smaller molecules and macromolecular enzymes can be selectively
floated into the product-collecting top phase. For a high separation efficiency and a high concen-
tration of the product in the top phase, a systematic process development of the ATPF is neces-
sary. This paper describes the process development of ATPF using the example of the food
enzyme phospholipase A2, with the aim of developing a strategy that can be transferred to other

biotechnological products.

The first step in the process development of ATPF is the selection of a suitable two-phase system
as described in Chapter 4, as well as the characterization of key material parameters and external
factors influencing ATPF. When selecting the phase-forming components of the ATPS, the phys-

icochemical properties of the product must be taken into account in addition to economic and
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ecological aspects. In particular, the use of biodegradable salts such as citrates, tartrates or suc-
cinates increase the environmental compatibility of the ATPF, but often only allow the formation
of a stable two-phase system in certain pH ranges. The pH value is a key parameter of the ATPF,
as it influences not only the product stability, but also the attachment of the enzyme molecules to
the bubble surface and the affinity to the polymer-rich top phase. The latter also depends signifi-
cantly on the type and size or molecular weight of the polymers. Extraction experiments can be
used to find suitable phase-forming components and optimize the ATPS with regard to a high
concentration in the smallest possible top phase. Simple flotation tests show the robustness of the
ATPF to external influencing factors such as temperature or other components of a fermentation

broth.

The next step in the process development of the ATPF is the adaptation of the gas bubble input
to the optimized two-phase system, as described in chapter 5. In principle, high gas volume flows
and small bubble sizes enable an increased bubble surface area flux and thus a high flotation-
related mass transfer. However, the two process parameters cannot be set independently of each
other. High gas volume flows lead to large gas bubbles, which result in mixing of the bottom and
top phases (phase turbulence) and thus counteract product separation from the bottom phase and
concentration in the top phase. The buoyancy force of too small gas bubbles, on the other hand,
is not sufficient to overcome the interfacial force of the aqueous phase interface between the bot-
tom and top phase, and they either stick to the phase interface or remain in the bottom phase.
Depending on the density, viscosity and interfacial tension of both aqueous phases, an optimal
bubble size window can be determined, which ensures that the gas bubbles rise into the top phase
and a stable two-phase system. Different porous media such as metal mesh, perforated sieves or
glass membranes can be used to generate different bubble collectives with different bubble size
distributions and thus a gassing medium with the best possible match to the previously determined

bubble size window can be selected.

The optimization of the process and apparatus design described in chapter 6, increases the effi-
ciency of the ATPF and represents the final step in the process development of the ATPF. In batch
operation of the ATPF, the mass transfer of the product into the top phase decreases with flotation
time as the concentration ratio of the product between the top or bottom phase approaches an
equilibrium value. This is due to diffusion effects, which determine the kinetics of mass transfer

in addition to flotation. Once thermodynamic equilibrium is reached during ATPF, back diffusion
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of the substances into the bottom phase prevents further concentration in the top phase. Continu-
ous process operation enables quasi-stationary mass transfer to the top phase at maximum purifi-
cation rate. The continuous ATPF is particularly efficient due to the use of a horizontal flotation
tank. Pumping the bottom phase enriched with biosuspension and the unloaded top phase in co-
current increases diffusion at the inlet of the tank. Here, increased gas input not only leads to
higher flotation-related mass transport, but also increases diffusion into the top phase due to mod-
erate phase mixing. Reduced gas input at the outlet of the tank reduces phase mixing and thus
back diffusion from the product-laden top phase into the purified bottom phase. Continuous op-
eration not only increases the space-time yield, but also allows the ATPF to be used for product
purification in continuous fermentation processes. This reduces the amount of equipment re-

quired, as there is no need for intermediate storage and smaller equipment sizes are sufficient.

Continuous ATPF as an integrative purification process presents itself as a cost-effective alterna-
tive to conventional, multi-stage purification processes, which enables the direct separation and
purification of biotechnological products such as enzymes from fermentation broths. Depending
on the application and the required purity, the obtained product-loaded top phase can be used
directly or a final product formulation, e.g. by spray drying, can be carried out downstream. The
strategy developed in this thesis for the process development of the ATPF includes the character-
ization of key material parameters, the implementation of a suitable gas bubble inlet, as well as
the optimization of the process and apparatus design and enables an efficient operation of the

ATPF.
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Kapitel 1

Motivation und Zielsetzung

1.1 Einleitung

Mikroorganismen sind in der Lage einzigartige Stoffe umweltschonend aus nachwachsenden
Rohstoffen zu erzeugen, die in vielen Bereichen des tdglichen Lebens Einsatz finden. Wirkstoffe
in Medikamenten und Kosmetika, technische Enzyme in Nahrungs- und Waschmitteln oder Aus-
gangsstoffe flir biologisch abbaubare Kunststoffe sind nur einige Beispiele mikrobiell erzeugter

Produkte [1].

Jedoch schrinkt vor allem die aufwendige Trennung der biotechnologischen Produkte von den
zahlreichen anderen Bestandteilen im wissrigen Fermentationsmedium die Anwendung in vielen
Bereichen ein. Die Herstellungskosten industrieller Enzyme liegen zu tiber 50 % in den Autfbe-
reitungskosten begriindet [2]. Im Aufreiniungsprozess dominieren die geforderte Produktreinheit,
sowie die Anzahl, Ausbeute und Effizienz der dafiir bendtigten Verfahrensschritte die Wirtschaft-
lichkeit. Mit jedem Trennschritt wird die Produktreinheit und/ oder die Produktkonzentration er-
hoht. Dies geht jedoch einher mit Produkt- und Materialverlusten und kostet Energie, Equipment

und Zeit.

Haufig werden mehrere Trennverfahren in Reihe geschaltet, die auf verschiedenen
Trennprinzipien beruhen. Die Verfahren klassieren dabei nach PartikelgroBe, Dichte oder nach
Stoff- und Oberflacheneigenschaften (z. B. Form, Ladung, Hydrophobizitit). Ein Beispiel fiir die
Reihenschaltung in der Enzymaufbereitung ist die Zellabtrennung durch Separatoren
(Dichteunterschied), Capturing durch Fillung der Enzyme (Stoffeigenschaften),
Aufkonzentrierung durch Ultrafiltration (GroBenabtrennung) und gegebenenfalls Cleaning durch

Chromatographie oder Ionenaustauscher (spezifische Wechselwirkungen) [3].
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Das Einsparen von Trennschritten ist durch die direkte Produktabtrennung in einem wéssrigen
Zweiphasen-System (aqueous two-phase system, ATPS) moglich. Durch Mischen von phasenbil-
denden Komponenten zweier verschiedener, wasserldslicher Spezies (meist Polymere und Salze)
in ausreichend hohen Konzentrationen bilden sich eine leichtere Ober- und eine schwerere Un-
terphase aus (sieche Abbildung 1-1). Wasser bildet den Hauptbestandteil beider Phasen und sorgt
fiir eine hohe Biokompatibilitdt. In Polymer-Salz-Systemen hat die obere Phase meist eine hohe

Polymer Konzentration und die Unterphase eine hohe Salzkonzentration. [4,5]

Die wissrige Zweiphasen-Extraktion (aqueous two-phase extraction, ATPE) ermoglicht Biomo-
lekiile direkt aus komplexen Biosuspensionen abzutrennen und aufzukonzentrieren und ist durch
eine hohe Selektivitit gekennzeichnet. Dabei ist die Zusammensetzung des ATPS so gewdhlt,
dass das Zielmolekiil eine hohe Affinitit zur Oberphase zeigt. Wird diese in Form kleiner Tropfen
in der mit der Biosuspension beladenen Unterphase dispergiert, diffundiert das Zielmolekiil in die
Tropfen, wihrend Verunreinigungen (z. B. Mikroorganismen) in der Unterphase verbleiben.
Ohne Zufuhr von Mischenergie trennen sich die beiden wissrigen Phasen aufgrund ihres Dichte-
unterschieds und die Produktabtrennung ist erfolgt. Die ATPE ist ein etabliertes Aufbereitungs-

verfahren sowohl fiir Proteine, als auch kleinere Biomolekiile. [6]

Die wissrige Zweiphasen-Flotation (aqueous two-phase flotatation, ATPF) kombiniert die
Selektivitit der ATPE mit dem hohen Stofftransport klassischer Flotation und konnte erstmals
2009 durch Bi et al. beschrieben werden [7]. In Abbildung 1-1 sind die Funktionsprinzipien der
ATPE und ATPF dargestellt. Bei der ATPF werden Gasblasen am Boden einer Flotationszelle in
die Unterphase eines ATPS eingeleitet. Biomolekiile mit hydrophoben Bereichen lagern sich an
die Blasenoberfliche an, steigen mit den Gasblasen auf und gelangen so in die sammelnde
Oberphase. Die ATPF kombiniert die hohe Selektivitiat des ATPS mit dem hohen Massentransfer
der Flotation. Entscheidend fiir die Aufreinigung ist also nicht eine hohe Grenzflache zwischen
den wissrigen Phasen, sondern der Grenzflacheneintrag durch die Gasblasen. Als Resultat kann
bei der ATPF auf eine grole Menge an Oberphase verzichtet werden, wodurch sich die
Materialkosten minimieren und eine hohere Aufkonzentrierung des Produkts im Vergleich zur

ATPE moglich ist. [§]
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Abbildung 1-1: Schematische Darstellung eines wassrigen Zweiphasen-Systems (ATPS, Mitte), der
wassrigen Zweiphasen-Extraktion (ATPE, links) und der wissrigen Zweiphasen-Flotation (ATPF,
rechts).

1.2 Stand der Technik

Die Flotation ist seit dem frithen 20. Jahrhundert ein etabliertes Trennverfahren in industriellen
Bereichen wie der Erzaufbereitung und der Papierherstellung, sowie in der Abwasseraufbereitung
[9]. In der Biotechnologie ist die Flotation seit den 1950er Jahren im Fokus. Zunéchst beschrinkt
auf die Abtrennung von Biomasse [10-12] folgten spiter grundlegende Untersuchungen zur
Schaumfraktionierung von Proteinen, um diese als Produkt zu gewinnen [13,14]. Die Studien
zeigen, dass bei der Proteinflotation oft groBe Mengen stabilen Schaums mit hoher Feuchtigkeit
anfallen. Dies bedingt den Transport und die Zerstorung des Schaums, sowie weitere Entwésse-
rungsstufen und erschwert damit die weitere Prozessierung und vermindert die Aufkonzentrie-
rung. Dadurch ist Wirtschaftlichkeit der Flotation als Aufbereitungsverfahren in der
Biotechnologie reduziert. Die hdufige Verwendung von Antischaummitteln wihrend Fermentati-
onsprozessen verhindert die Ausbildung eines stabilen Schaums und damit den Einsatz der

Schaumfraktionierung.

Zu den nichtschdumenden Flotationstechniken gehort die Solvent Sublation, bei der das Produkt
aus einer wissrigen Losung in eine nicht mischbare, organische Phase flotiert wird. Das Verfah-
ren ist erstmals von Fritz Sebba zur selektiven lonenseparation beschrieben [15] und ermdéglicht
die Separation von selbst stark verdiinnten Materialien aus einer Fliissigkeit durch Adsorption an
aufsteigende Gasblasen und Ubergang in ein nicht mischbares, leichteres Losungsmittel oder in

dessen Grenzflache. Die hohe ausfillende Wirkung organischer Losemittel limitiert die Solvent
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Sublation in ithrem Einsatz fiir biologische Produkte. Durch Ersetzen der organischen Losemittel
durch ein wissriges Zweiphasensystem aus Ammoniumsulfat in der Unterphase und Polyethyl-
engylkol (PEG) in der Oberphase konnte Peng-yu Bi 2009 erstmals die ATPF als eine Abwand-
lung der Solvent Sublation einfiithren [7]. Die Publikation zeigt, dass sich Penicillin, durch
Adsorption an Stickstoffblasen, aus einer schweren salzreichen Phase entfernen und in einer leich-
ten polymerreichen, wissrigen Phase anreichern lasst. Bei der Aufbereitung von biotechnologi-
schen Produkten ist die ATPF eine mogliche Alternative zu Verfahrensschritten, welche sensitiv
auf Oberflaichenwechselwirkungen sind. Dazu zdhlen die Chromatographie, Adsorption, Lo-
sungsmittelextraktion, ATPE und Schaumfraktionierung oder [16]. Die ATPF ist hochselektiv
und ermdglicht ohne groflen apparativen und energetischen Aufwand die direkte Abtrennung von
Bioprodukten aus komplexen Biosuspensionen [17-23]. Damit hat sie laut Raja et al. das Poten-
tial zukiinftig in verschiedensten Aufreinigungsprozessen von Biomolekiilen mit erheblichen
Vorteilen zum Einsatz zu kommen [24]. Die Forschungsergebnisse zur ATPF zeigen ein breites
Anwendungspotential in der Aufbereitung von Biomolekiilen. Diese knnen selektiv und mit gro-
Ber Ausbeute in einer volumetrisch kleinen Oberphase gesammelt werden. Studien mit Lincomy-
cin belegen den reduzierten Mengenbedarf an Polymer gegeniiber der ATPE [25]. Show et al.
Show erzielt einen Konzentrierungsfaktor von 16, einen Reinigungsfaktor (Zielenzymmenge/ Ge-
samtenzymmenge) von liber 14 und eine Ausbeute von 99,2% bei der ATPF einer Lipase aus

einer Fermentationsbriihe [26].

Tabelle 1.1 zeigt eine Ubersicht zur relevanten Literatur der ATPF. Die Informationen sind auf-
gegliedert in die Art der aufbereiteten Bioprodukte, den biologischen Ursprung bzw. Wirtsorga-
nismus, das genutzte Zweiphasensystem, das Volumenverhéltnis (Vg) von Ober- zu Unterphase
und das Gesamtvolumen Vg . Ebenfalls aufgefiihrt ist die Art des Gaseintrags (Gas, Begasungs-
medium und Porositdt) und die maximal erreichte Ausbeute (Y). Neben den hohen Produktaus-
beuten sind vor allem die geringen Volumenverhéltnisse zwischen Ober-und Unterphase
hervorzuheben, die zu hohen Aufkonzentrierungen des Produkts und reduzierten Materialkosten
fithren. Jedoch nutzen die meisten Studien einen umfunktionierten Laborfilter als Standardaufbau
und betreiben die ATPF im Batch-Betrieb und fokussieren sich auf die Konditionierung der Zwei-

phasen-Stoffsysteme fiir verschiedene Bioprodukte.
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Tabelle 1.1: Literaturiibersicht zur wéssrigen Zweiphasen-Flotation (ATPF)

Pordukt Ursprung ATPS Vg Ves  Begasung Y Quelle

Penicillin Pencillium PEG 1000 (50% v/v) 0,05 315 N2 (45 ccm) >95% [7]
chrysogenum + (NH4)2SO4 (350 g/L) mL Glasmembran G4

Linco- Fermentati- PEG 1000 (50% w/w) 0,03 310 N> (60 ccm) 85% [25]

mycin onsbrithe + K3PO4 (500 g/L) mL Glasmembran G4

Lipase Burkholderia EOPO3900(50% w/w) 0,05 210 N2 (30 ccm) >98% [27]
cepacia STS  + (NH4)2S04 (250 g/L) mL Glasmembran G4

Lipase Burkholderia  2-Propanol (50% w/w) 0,04 1040 N> (30 ccm) >99% [26]
cepacia STS  + KsPO4 (250 g/L) mL Glasmembran G4

Bromelain Annanas PEG 1500 (14% w/w) na. 300 N2 (30 ccm) >01% [28]

+ K3PO4 (18% w/w) mL Glasmembran G4
Lipase E. Coli (rek.) PEG 8000 0,30 300 Nz (30 ccm) >96% [29]
+ Na-Citrat (120 g/L) mL Glasmembran G4

CDGT* Bacillus PEG 8000 (18% w/w) 0,25 100 Nz (5000 ccm) >97% [21]
cereus + K3PO4 (7% w/w) mL n.a,

Polyphenole Camu-Camu PEG 400 (80% w/w) 0,10 2500  Luft (37,5 ccm) 81% [30]
Planze + (NH4)2S04 (450 g/L) mL Glasmembran G4

a-Lact- Molke PEG 1000 (50% w/w) 0,14 40 N2 (35 ccm) 87%  [19]

albumin + Na-Citrat (40% w/w) mL Glasmembran G4

Astaxanthin Mikroalge 2-Propanol (rein) 1 1500  Luft (80 ccm) 84% [31]
H. pulvialis + (NH4)2S04 (350 g/L) mL Glasmembran G4

Xylanase Bacillus 2-Propanol (28% w/w) 25 Luft (30 ccm) 90% [18]
subtilis + (NH4)2S04 (22% w/w) g Glasmembran G4

* Die Abkiirzung CDGT steht fiir Cyclodextringlycosyl-Transferase

Der Gasblaseneintrag in die Unterphase ist bisher nicht grundlegend untersucht. Show et al. de-
finiert eine optimierte Begasung rein qualitativ auf der Abhédngigkeit der Ausbeute zu der im
Standardaufbau verwendeten Porositit G4 (5 — 15 um) der gesinterten Glasscheibe bei einem
Gasvolumenstrom von 30 mL/min N» [26]. Jedoch ist sind sowohl die Porositét, als auch der
Gasvolumenstrom nur fiir den hier verwendeten Aufbau giiltig und nicht iibertragbar. Auch zur
Prozessfiihrung oder zum Anlagenkonzept der ATPF sind bisher keine Forschungsarbeiten be-
kannt. Einzig Versuche im (semi-) PilotmaBstab in vergroBerten Flotationszylindern mit Gesamt-
volumen von 2500 mL [30] oder umgebauten Wasserspendern [32] mit einem Volumen von

knapp tiber 1 L befassen sich mit dem Apparatedesign fiir die wissrige Zweiphasen-Flotation.

Fiir einen scale up der ATPF auf einen Industriemalstab fehlen Erkenntnisse zum Einfluss des

Gaseintrags, der Prozessfiihrung und des Anlagendesigns. An dieser wissenschaftlichen Liicke
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setzt diese Arbeit an. Bei der Auswahl eines geeigneten Zweiphasen-Systems liegt der Fokus auf
der Identifikation allgemeiner Schliisselparameter und nicht auf der Optimierung der Zusammen-
setzung fiir ein bestimmtes Produkt, wie es etwa durch high-throughput-screenings mit Hilfe von
Pipettierrobotern moglich wire [33]. Der Einfluss des Gaseintrags auf die ATPF wird grundle-
gend untersucht und eine iibertragbare Optimierung der Prozessfiihrungsstrategie und des Anla-

gendesigns vorgestellt.

1.3 Zielsetzung

Ziel dieser Arbeit liegt in der Entwicklung einer Strategie fiir die Prozessentwicklung der wéssri-
gen Zweiphasen-Flotation am Beispiel des technischen Enzyms Phospholipase A>. Dabei gliedern
sich die Untersuchungen in nachfolgende drei offene Fragestellungen, die in den Kapiteln 4 — 6

behandelt werden.

(1) Charakterisierung stofflicher Schliisselparameter
Fiir eine hohe Aufkonzentrierung der Phospholipase in der Oberphase bedarf es eines geeig-
neten Zweiphasen-Systems. Welche phasenbildenden Komponenten kommen in Frage und
wie ist die Zusammensetzung der Ober- und Unterphase zu definieren? Welche duflern Fak-

toren und Bestandteile von Biosuspensionen beeinflussen die Aufreinigung des Enzyms?

(2) Implementierung des Gasblaseneintrags in die Flotationszelle

Der Eintrag von Gasblasen in der Unterphase bildet die Grundlage des Massentransfers der
Enzyme in die Oberphase. Wie konnen Gasblasen effizient in die Flotationszelle eingetragen
werden und welche Auswirkungen zeigen die BlasengroBenverteilung und der Gasvolumen-

strom auf die wéssrige Zweiphasen-Flotation?

(3) Optimierung der Prozessfiihrung und des Anlagendesigns

Fiir eine moglichst schnelle und effiziente Aufreinigung ist eine ideale Prozessfiihrung und
ein optimiertes Anlagendesign notig. Wie sind Prozessparameter zu wéihlen und welches Ap-
paratekonzept ermoglicht eine maximale Raum-Zeit-Ausbeute der wissrigen Zweiphasen-

Flotation?



Kapitel 2

Theoretische Grundlagen

2.1 Technische Enzyme

Enzyme sind makromolekulare Biokatalysatoren, die unter milden Reaktionsbedingungen (pH,
Temperatur und Druck) Reaktionen um einen Faktor 10® — 10?° beschleunigen und dabei Sub-
strate selektiv umsetzen [2]. Diese Eigenschaften fiihren zu einem weit verbreiteten industriellen
Einsatz in der Pharmazie, in der Lebensmittelverarbeitung, in Waschmitteln, bei der Gewinnung.
von Biokraftsoffen oder bei der Verarbeitung von Zellstoff in der Papierherstellung [34]. Xyla-
nasen und Phythasen (weltweite Jahresproduktion zusammen 60 t/a) sorgen fiir eine bessere Ver-
wertbarkeit von Futtermitteln. In Waschmitteln bauen Lipasen (20 t/a) Fette und Proteasen
(2000 t/a) Proteine ab. Cellulasen (40 t/a) spalten Baumwollfasern und werden in der Textilver-
arbeitung eingesetzt, ebenso wie die stirkespaltenden Amylasen (1200 t/a) [1]. Der gestiegene
Bedarf an technischen Enzymen wird mittlerweile zu 90 % durch mikrobielle Fermentation ge-
deckt [35]. Eine geeignete Produktaufbereitung und Formulierung ermdglicht die Herstellung ge-

eigneter Enzympréparate (z. B. Pulver) [36].

2.1.1 Gewinnung durch mikrobielle Fermentation

Unter dem Upstream von Enzymen versteht man die mikrobielle Fermentation von Mikroorga-
nismen in Bioreaktoren, welche die Enzyme produzieren. Dies umfasst ebenfalls die Ndhrmedi-
envorbereitung. Die Enzymaufbereitung wird als Downstream bezeichnet und beinhaltet alle

Prozessschritte, die nach der Fermentation erfolgen, um das fertige Enzymprodukt herzustellen.

[2]
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Upstream von Enzymen

Als Mikroorganismen in der industriellen Enzymproduktion kommen vorwiegend Bakterien-
staimme wie Bacillus und Streptomyceten oder Pilzstimme der Gattungen Aspergillus und Tricho-
derma reesei zum Einsatz. Diese Mikroorganismen zeichnen sich dadurch aus, dass sie Enzyme
extrazelluldr in das Fermentationsmedium sekretieren und somit die anschlieBende Enzymaufrei-
nigung erleichtern. Die Fermentation erfolgt in grofen Bioreaktoren mit Volumen von bis zu

200 m? und Enzymkonzentrationen von 15 — 30 g/L. [1]

Das Fermentationsmedium hat die Aufgabe den Mikroorganismen alle Nahrstoffe zur Verfiigung
zu stellen, die sie fiir ihr Wachstum und die Enzymexpression benétigen. Diese lassen sich aus
der elementaren Zusammensetzung der Mikroorganismen ableiten (Analogieschlussmethode).
Bakterien, Hefen und Pilze bestehen zu ca. 50 % aus Kohlenstoff, zwischen 4 — 14 % aus Stick-
stoff und bis zu 2,6 % aus Phosphor. Die Anteile der Elemente Schwefel, Magnesium, Natrium,
Calcium und Eisen sind kleiner 1 %. Spurenstoffe wie Mangan und Molybdén sind zwar teilweise

nur im Promille-Bereich in Mikroorganismen zu finden, sind aber fiir das Wachstum wichtig. [2]

Definierte Medien enthalten auf den Bedarf des Produktionsstammes angepasste Zusammenset-
zungen an Néhrstoffen und werden bei der Herstellung von Proteinen und Enzymen fiir Kosme-
tika oder pharmazeutische Produkte verwendet, um eine gute Reproduzierbarkeit zwischen
verschiedenen Batch-Fermentationen zu ermdglichen und um pathogene Bestandteile tierischen
Ursprungs auszuschlieen. Semi-definierte Medien setzten sich aus den Bestandteilen des defi-
nierten Mediums und einem weiteren, undefinierten Substrat (z. B. Hefeextrakt) zusammen.
Komplexmedien bestehen zum Grofteil oder ausschlieBlich aus solchen komplexen Néhrstoff-
quellen. Weitere Beispiele hierfiir sind Tryptone und Peptone. Insbesondere bei der Herstellung
von Bulk-Enzymen dienen Nebenprodukte anderer Prozesse wie Melasse (Zuckerindustrie, ent-
hilt Succrose) und Molke (Késeproduktion, enthilt Lactose) als Kohlenstoffquelle, um die Kos-

ten fiir das Fermentationsmedium so gering wie moglich zu halten. [37]
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Downstream von Enzymen

Der Aufbereitungsprozess von Enzymen lésst sich in mehrere, nacheinander folgende Schritte
Unterteilen. Zunachst erfolgt die Abtrennung der Mikroorganismen durch Mikrofiltration oder
Sedimentation aus der Fermentationsbriihe. Liegen die Enzyme extrazelluldr vor, entféllt ein an-
schlieBender Zellaufschluss. Die Aufkonzentrierung der Enzyme erfolgt entweder durch Ultra-
filtration, Kristallisation oder Prézipitation oder durch alternative Verfahren. Wihrend bei
pharmazeutischen Enzymen anschlieend ein Reinigungsschritt durch beispielsweise Chromato-
graphie notwendig ist, konnen technische Enzyme aufgrund der geringeren Produktanforderun-
gen beziiglich Reinheit hin zum fertigen Enzymprodukt konfektioniert werden. Dieses kann nach
Zusatz von stabilisierenden Agenzien ein Enzymkonzentrat oder ein durch (Spriih-)Trocknung
erzeugtes Enzympulver sein. Integrative Verfahren wie die wissrige Zweiphasen-Extraktion oder
FlieBbettadsorption ermdglichen eine direkte Produktgewinnung aus Fermentationsbrithen und
reduzieren so die bendtigte Zahl an Trennschritten und die Wasserfracht im Prozess. Jedoch sind
auch diese Verfahren eher bei der Aufreinigung hochpreisiger Enzyme verbreitet, die den Kos-

tenaufwand fiir die dafiir ndtigen Materialien rechtfertigen. [2,3,5]

2.1.2 Struktur und Aufbau von Enzymen

Enzyme sind Proteine mit biokatalytischen Eigenschaften. Die Grundbausteine dieser makromo-
lekularen Kohlenwasserstoffverbindungen sind 20 verschiedene Aminosauren. Diese sind prinzi-
piell gleich aufgebaut: Am zentralen Kohlenstoffatom ist eine Aminogruppe (NH3"), eine
Carboxylgruppe (COO"), ein Wasserstoffatom (H) sowie eine variable Seitenkette (Rest, R) ge-
bunden. Diese Seitenketten bewirken, dass Aminosduren entweder negativ (z. B. Asparagin- und
Glutaminsdure), positiv (z. B. Lysin, Arginin und Hystedin) geladen oder unpolar (z.B Alanin,
Valin, Leucin, Isoleucin, Prolin, Phenylalanin, Tryptophan und Methionin) sind. Durch Pep-
tidbindungen zwischen den Carboxyl- und Aminogruppen entstehen Polypeptidketten mit bis zu

2500 Aminosdureresten.

Die Primérstruktur beschreibt die Abfolge der gebundenen Aminosduren und ist die erste von vier
Strukturebenen zur Beschreibung des Aufbaus von Proteinen. Wasserstoffbriicken zwischen den
Peptiden fiihren zu rdumlichen Anordnungen innerhalb der Polypeptidkette. Die entstehenden

Sekundérstrukturen kdnnen a-Helices oder B-Faltblitter sein. Diese wiederum falten sich durch
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hydrophobe Wechselwirkungen, ionische Bindungen, Wasserstoff- und Disulfidbindungen zur
iibergeordneten, dreidimensionalen Tertidrstruktur. Dabei entstehen funktionale Einheiten, soge-
nannte Domaénen, die fiir die Bindung des Substrats oder von Cofaktoren zustindig sind. Das
aktive Zentrum, in welchem die katalysierte Reaktion stattfindet, liegt oft zwischen zwei Doma-
nen im inneren des Enzyms, um von dufleren Einfliissen geschiitzt zu sein. Enzyme bestehen oft

aus mehreren aggregierten Polypeptidketten, die so eine Quartirstruktur bilden. [3,37,38]

Die raumliche Ausdehnung von Enzymen erfolgt in verschiedensten Formen, und kann nicht als
starr betrachtet werden. Deshalb wird die Groe von Enzymen meist durch ihr Molekulargewicht
(charakterisiert, welches sich durch Sedimentationsversuche oder Gelfiltrationen bestimmen l4sst
und in der Einheit Dalton (Da) angegeben wird. Ein Da entspricht ca. 1,66:107 kg. Die tatséich-
liche Abmessung von Enzymen ldsst sich nur schwer abschitzen. Eine minimale Linge erhilt
man aus der vereinfachten Annahme einer Kugelform, deren Radius sich fiir typische Proteine im
einstelligen Nanometerbereich befindet [39]. Insgesamt sind ca. 45 % der Proteinoberfliche mit
hydrophoben Aminosduren belegt, wobei bei wasserldslichen Enzymen meist auch hydrophile
(geladene) Aminoséduren nach auBBen gerichtet sind [2]. Die Grée und Oberfldcheneigenschaften
von Enzymen fithren dazu, dass sie teils dhnliche Eigenschaften wie Partikeln aufweisen. Ein
Beispiel hierfiir ist die Existenz eines isoelektrischen Punkts, also einem pH-Wert bei welchem
die Anzahl positiv und negativ geladener Gruppen auf der Oberfliche gleich ist [40]. Am iso-
elektrischen Punkt sind die elektrostatischen (AbstoBungs-)Krifte stark reduziert und dadurch
hydrophobe Wechselwirkungen verstéarkt, was zu einer gesteigerten Anlagerung an Gasblasen in
Flotationsprozessen fiihrt [41]. Die fehlende Oberflichenladung reduziert jedoch gleichzeitig die
Interaktion der Aminosduren mit den umgebenden Wassermolekiilen und damit die Loslichkeit
[42], was zum Ausfillen der Enzyme fiihren kann. Neben dem pH-Wert beeinflussen weitere
duBlere Einfliisse wie die Temperatur die Eigenschaft von Enzymen. Niedrige Temperaturen ver-
langsamen die Biokatalyse und zu hohe Temperaturen kénnen zur thermischen Denaturierung
fiihren [3]. Eine Pegylierung schiitzt Enzyme vor dufleren Einfliissen und erhdht ihre Stabilitét
[37,43-45]. Dabei lagern sich langkettige Polyethylenglycol-Molekiile um das Enzym und schir-
men dieses ab und erhalten so die rdumliche Konformitét und biokatalytische Aktivitdt des En-

Zyms.
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2.1.3 Biokatalytische Aktivitit

Enzyme zeichnen sich durch eine hohe Substrat- und Reaktionsspezifitit aus. Die komplexe
Struktur des aktiven Zentrums erlaubt die selektive Anlagerung eines speziellen Substratmole-
kiils. Die Unterscheidung ist dabei bei manchen Enzymen so sensitiv, dass nur die Umsetzung
einzelner Enantiomere erfolgt. Die katalysierte Reaktion findet meist regiospezifisch an einer be-
stimmten Stelle des Substratmolekiils statt. Anhand der Art der Reaktion konnen Enzyme in sechs
Hauptklassen unterschieden werden: Oxidoreduktasen (Reduktion/ Oxidation eines Molekiils),
Transferansen (Transfer funktioneller Gruppen), Hydrolasen (Spaltung unter Freisetzung von
Wasser), Lyasen (nicht hydrolytische Spaltung), [somerasen (Intramolekulare Umwandlung) und

Ligasen (Spaltung/ Bildung zweier Molekiile unter Energie Verbrauch).[3]

Im einfachsten Fall einer Enzymreaktion 1. Ordnung setzt ein Enzymmolekiil (E) ein Substrat-
molekiil (S) zu einem Produktmoelkiil (P) um. Dabei bildet sich entsprechend Gleichung (2.1)
zunichst ein Enzym-Substrat-Komplex (ES), bevor das Produkt gebildet und das Enzym wieder
freigesetzt wird. Die Geschwindigkeitskonstanten k_,, k; und k, beschreiben dabei die Kinetik

der einzelnen Reaktionsschritte.

ki k,
E+S=ES>E+P 2.0
k_q

Die exemplarischen Konzentrationsverldufe sind in Abbildung 2-1 dargestellt.

[\ steady state

Konzentration ¢

v

Zeitt

Abbildung 2-1: Zeit-Umsatz-Diagramm einer Enzymreaktion 1. Ordnung nach [46]
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Die Reaktionsgeschwindigkeit (v) mit der ein Substratmolekiil abgebaut und ein Produktmolekiil

gebildet wird, kann entsprechend der Michaelis-Menton-Gleichung' (2.2) beschrieben werden.

dcs _ dCp __ Umax Cs
dt  dt  Km+cs

kq

v = mit K,,, = (2.2)

In der Michaelis-Menton-Konstanten K, sind die Reaktionskonstanten k;, k_; und k,zusam-
mengefasst. Bei niedrigen Substratkonzentrationen (cs < Kj,,) folgt eine lineare Abhédngigekit der
Reaktionsgeschwindigkeit (v) von der Substratkonzentration. Ist diese jedoch sehr hoch (cg >

K.,), so lauft die Reaktion mit der maximalen Geschwindigkeit (v,,x) ab. [3]

Enzymprodukte werden oft durch ihre katalytische Aktivitiit a spezifiziert. Diese gibt an, wie-
viel Substrat durch ein Enzymmolekiil in einer Minute umgesetzt, bzw. wieviel Produkt gebildet
wird (Gleichung (2.3)). Fiir eine maximale Aktivitdt miissen die Reaktionsbedingungen optimal
sein. Das heif3t die Temperatur und der pH-Wert des umgebenden Mediums miissen so gewéhlt
werden, dass das Enzym bestmdglich arbeiten kann. Manche Enzyme bendtigen ebenfalls Co-
Faktoren, um eine Reaktion zu katalysieren. Beispielsweise ist die Abspaltung von Fettsduren von
Phospholipiden durch eine Phospholipase produziert von dem Mikroorganismus Streptomyces
violaceoruber in einem pH-Wert Bereich zwischen 7.3 — 8.3 bei 50 °C sowie der Pridsenz von
Ca?" Ionen maximal [47]. Die Aktivitit mancher Enzyme kann auch durch eine zu hohe Substrat-
oder Produktkonzentration eingeschriankt werden. Eine solche Substrat- bzw. Produktinhibierung

gilt es ebenso zu vermeiden wie eine Substratlimitierung.[3]

Umgesetztes Substrat Gebildetes Produkt . pmol
a= - = - in - (2.3)
Zeitt Zeitt min

Mithilfe von Enzymassays lésst sich die Aktivitit von Enzymen experimentell bestimmen. Dabei
wird unter definierten Bedingungen (z. B. pH-Wert, Temperatur) die Bildung des Produkts oder
die Substratabnahme wihrend der Enzymreaktion verfolgt. Je nach Enzymreaktion ist dafiir eine
moglichst sensitive und selektive aber auch reproduzierbare und einfache bzw. schnell durchzu-

fiihrende Methode zu wihlen. [3,38]

! Herleitung und Anpassung an Reaktionen héherer Ordnungen in Lehrbiichern zur Enzymkinetik zu finden, z.B.
[3.46]
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Die Substrat- bzw. Produktkonzentration kann auf verschiedene Weise wéhrend der Enzymreak-
tion gemessen werden. Eine direkte Quantifizierung der einzelnen Spezies kann z. B. durch Spekt-
rometrische Messmethoden wie der UV/ VIS-, Fluoreszenz, oder NMR-Spektroskopie erfolgen.
Ist dies nicht mdglich, ldsst sich der Reaktionsfortschritt oft indirekt, z. B. durch eine mdgliche
Wirmeentwicklung (Kalorimetrie) oder pH-Wert Anderung des umgebenden Mediums ermitteln
[46]. Letzteres kann sowohl durch Titration oder mithilfe von pH-Indikatoren erfolgen. Solche
kolorimetrischen Assays ermoglichen beispielsweise die Abspaltung von Fettsduren von Phos-
pholipiden durch Phospholipasen zu quantifizieren. Die resultierende leichte Anséduerung des um-
gebenden Mediums fiihrt zu Farbdnderungen von Indikatoren wie Bromthymolblau [48,49] oder

Phenolrot [50,51], welche sich im Spektrophotometer quantifizieren lassen.

2.2 Wassrige Zweiphasen-Extraktion (ATPE)

Das Losen zweier verschiedener, hydrophiler phasenbildender Stoffe in Wasser in ausreichend
hoher Konzentration fiihrt zu der Bildung eines wissrigen Zweiphasen-Systems (ATPS). Dabei
bildet sich eine schwerere Unterphase und eine leichtere Oberphase aus. Hauptbestandteil beider
Phasen ist neben Wasser jeweils eine der beiden phasenbildenden Komponenten. Diese sind meist
Polymere, Alkohole, Salze oder auch Tenside und ionische Fliissigkeiten [4]. Die beiden wéssri-
gen Phasen eines ATPS unterscheiden sich nicht nur in threr Zusammensetzung, sondern auch in
ithren physikalisch-chemischen Eigenschaften. Diese fiihren dazu, dass Biomolekiile oft zu einer
der beiden Phasen eine hohere Affinitdt aufweisen und sich in dieser Phase anreichern. Das un-
terschiedliche Verteilungsverhalten innerhalb eines ATPS von verschiedenen Bestandteilen einer
Biosuspension kann genutzt werden, um das Produkt zu extrahieren und so von den anderen Be-
standteilen zu trennen.

Bei der wissrigen Zweiphasen-Extraktion (ATPE) wird die Biosuspension zundchst mit beiden
phasenbildenden Komponenten versetzt und durch Eintrag von Mischenergie homogenisiert. An-
schlieBend erfolgt die Ausbildung einer kontinuierlichen und einer dispersen Phase in Abwesen-
heit des Energieeintrags. Welche der beiden Phasen kontinuierlich und welche dispers vorliegt,
héngt dabei sowohl vom Zweiphasen-System, als auch vom Energieeintrag ab. Starkes Riihren
fiihrt meist zu einer kontinuierlichen Oberphase, wihrend bei sanftem Riihren die Unterphase
kontinuierlich vorliegt [52]. Wéhrend der Phasenausbildung diffundieren die Molekiile in die

Tropfen der dispersen Phase oder verbleiben in der kontinuierlichen Phase. Durch Sedimentation
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im Erd- oder Zentrifugalfeld lassen sich die beiden Phasen aufgrund ihres Dichteunterschieds
voneinander trennen und so eine Phasenseparation erzielen. [52—55]

Im industriellen MaBstab kommen fiir Batch-Extraktionen meist einfache Riihrkessel zum Ein-
satz. Eine kontinuierliche Extraktion ist hingegen mit Mischabscheidern (mixer-settler), Tellers-
eparatoren oder Extraktionskolonnen mdglich. Dazu werden die beiden Phasen getrennt
voneinander angesetzt, wobei eine der beiden Phasen die Biosuspension enthélt. AnschlieSend
werden die beiden Phasen im gewiinschten Volumenverhéltnis kontinuierlich in den Extraktions-
apparat gepumpt und an anderer Stelle nach dem Stoffiibergang und der Phasentrennung wieder

abgefiihrt. [56]

Es gibt eine Vielzahl von Einflussfaktoren auf das Verteilungsverhalten eines Biomolekiils inner-
halb eines ATPS, die sich teils gegenseitig bedingen. Allgemeingiiltige Zusammenhénge sind oft
schwer zu finden, was die Auswahl eines geeigneten Extraktionssystems erschwert und den Ein-
satz von Hochdurchsatz-Screening rechtfertigt [4,33,57—61]. Generell ist bei der Prozessentwick-
lung der ATPE ein strategisches Vorgehen unabdingbar. Zunichst ermoglicht eine 6konomische
Betrachtung zwischen einem Polymer-Salz System oder ein Polymer-Polymer System zu ent-
scheiden [6]. Der Einsatz letzteres ist aufgrund der hoheren Materialkosten fiir Polymere nur fiir
hochwertige Produkte zu rechtfertigen [62]. Anschliefend gilt es die physiochemischen Eigen-
schaften des Produkts und der Verunreinigungen in der Biosuspension zu charakterisieren. Dazu
zahlen insbesondere das Molekulargewicht, der isoelektrische Punkt und der hydrophobe Cha-
rakter. Dadurch ldsst sich eine Vorauswahl der phasenbildenden Komponenten treffen. Durch
Extraktionsversuche sind nachfolgend der Einfluss von Systemparametern wie beispielsweise das
Polymermolekulargewicht, die Konodenldnge und das Volumenverhéltnis, so wie der gewihlte
pH zu bestimmen. Erst nach der Wahl des Extraktionssystems konnen Prozessparameter wie z.
B. die anfingliche Konzentration der Biosuspension, die Prozessfiihrung oder die Geometrie des

Extraktionsapparates optimiert werden.[6,62]

2.2.1 Wassrige Zweiphasen-Systeme (ATPS)

Die Mischungsliicke eines wissrigen Zweiphasen-Systems kann durch Auftragung der Massen-
verhéltnisse der beiden phasenbildenden Komponenten und des Losungsmittels Wasser in einem
Dreiecksdiagramm gezeigt werden. Eine einfachere Darstellung als Zweiphasendiagramm ergibt
sich aus der Betrachtung des Wassers als kontinuierliche Phase und dem Auftragen der Massen-

konzentrationen der beiden phasenbildenden Komponenten auf der Ordinate bzw. Abszisse.
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Abbildung 2-2: Beispiel eines Zweiphasen-Diagramms fiir ein Polymer-Salz Zweiphasen-System.

In Abbildung 2-2 ist beispielhaft das Zweiphasen-Diagramm eines Polymer-Salz-Systems ge-
zeigt. Auf der Abszisse ist die Massenkonzentration des Salzes (xg,,) und auf der Ordinate die
Massenkonzentration des Polymers (Xpojymer) aufgetragen. Beide phasenbildenden Komponen-
ten lassen sich bis zu bestimmten Grenzkonzentrationen in einer einphasigen wéssrigen Losung
16sen. Die Binodale (griine, durchgezogene Linie) beschreibt die Grenze der Konzentrationsver-
hiltnisse, ab welcher sich ein Zweiphasengebiet ausbildet. Liegt das Mischungsverhiltnis bzw.
der Mischungspunkt (MP, roter Kreis) im Zweiphasengebiet oberhalb der Binodalen, bildet sich

eine schwerere Unterphase und eine Oberphase geringerer Dichte aus.

Die Zusammensetzungen der Unter- und Oberphase konnen an den Schnittpunkten der so ge-
nannten Konoden (blaue, gestrichelte Linie) mit der Binodalen abgelesen werden. Alle Mi-
schungspunkte auf einer Konode fiithren zu gleichen Polymer- bzw. Salzkonzentrationen in der
jeweiligen Phase und damit zu gleichen Phaseneigenschaften (z. B. Dichte, Oberflaichenspan-
nung, Viskositdt). Jedoch unterscheiden sich fiir verschiedene Arbeitspunkte das Volumenver-
hiltnis (V) der jeweiligen Ober- und Unterphase. Dieses ist experimentell bestimmbar oder ladsst
sich aus dem Strahlensatze ableiten (siehe Gleichung (2.4)) [63]. V steht dafiir fiir das Volumen,
m fiir die Masse und p fiir die Dichte. Die Indizes TOP und BOT stehen dabei fiir die Ober- bzw.
Unterphase.
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_ Vrop _ Mrop PROT _ EPBOT

Ve =12 = =
Vot Mpor Pror  AProP
BOT _ . MP MP _ xBOT (2.4)
_ Xsalz — Xsalz PBOT _ *Polymer — XPolymer PBOT
= _“mp TOP TOP MP

Xsalz ~ Xsalz PTOP Xpolymer ~ XPolymer Ptop

Je nach Wahl des Mischungspunktes ergeben sich unterschiedliche Konoden. Die Konodenlénge
(tie-line length, TLL) ldsst sich mit Hilfe des Satzes des Pythagoras nach Gleichung (2.5) aus den
Konzentrationsgradienten der jeweiligen phasenbildenden Komponenten zwischen Ober- und

Unterphase berechnen [64].

_ _ BOT _ ,, TOP)? TOP BOT 2 2.5
TLL=A+ B_\/(xSalz - XSalz) + (xPolymer - xPolymer) 25)

Die Konoden innerhalb eines definierten Zweiphasen-Systems sind nahezu parallel. Die Steigung

der Konoden (m) fiir eine ermittelte Konode folgt nach Gleichung (2.6). [63]

TOP _ +BOT
xPolymer xPolymer
= (2.6)
BOT TOP

Xsalz — Xsalz

Das Verschieben der Konoden bei gleichbleibender Steigung in Richtung Binodalen fiihrt zu dem
kritischen Punkt. An ihm ist die Konodenlange minimal (TLL — 0 % (w/w)) und die Zusam-
mensetzung sowie die Eigenschaften der Ober- und Unterphase identisch. Hingegen nehmen die
Konzentrationsgradienten und damit die Unterschiede in den Phaseneigenschaften mit dem Ab-
stand zum kritischen Punkt, also mit zunehmender Konodenlidnge zu [4]. Dabei steigt vor allem
die Polymerkonzentration in der Oberphase und die Salzkonzentration in der Unterphase (siehe
Abbildung 2-2). Dies fiihrt zu einem Anstieg der Viskositdt in der Oberphase und zu einer erh6h-
ten Dichte der Unterphase und damit zu einem gesteigerten Unterschied beider Parameter zwi-
schen den Phasen [65]. Die Grenzfldchenspannung zwischen Ober- und Unterphase steigt mit
einer Potenz zwischen 3.5 — 4.2 zur Konodenldnge [64,66]. Allgemein zeichnen sich ATPS je-
doch durch sehr kleine Grenzflichenspannung im Bereich von 10— 107 mN/m aus und sind
damit um den Faktor 1000 geringer als zwischen Wasser und Olen, woring sich die hohe Bio-

kompatiblitdt von ATPS begriindet [4,63].
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2.2.2 Stoffubergang durch Diffusion

Weillt ein Stoff Konzentrationsgradienten innerhalb einer kontinuierlichen Pause auf, kommt es
zur Diffusion. Das heif3t es entsteht ein Stoffstrom durch die Fliissigkeit, bis sich eine ghomogene
Konzentration einstellt. Das 1. Fick’sche Gesetzt (2.7) beschreibt die Abhéngigkeit der Diffusi-

. . N s } . ac
onsstromdichte (J) durch eine Flidche (4) vom Ortlichen molaren Konzentrationsgradienten (a_z)

in Proportionalitit zum Diffusionskoeffizienten (D).

ac¢
_ _pga0c 2.7)
J DA pp

In einem abgeschlossenen Volumen dndert sich durch den Stoffstrom der Konzentrationsgradient
des Stoffes innerhalb der Fliissigkeit tiber die Zeit. Die zeitliche Konzentrationsédnderung wird
durch das 2. Fick’sche Gesetz beriicksichtigt. Gleichung (2.8) liefert einen Ausdruck fiir die zeit-
liche molare Konzentrationsénderung fiir den eindimensionalen Fall und unter Annahme eines

konstanten Diffusionskoeffizienten, wobei z die Ortskoordinate und t die Zeit beschreibt.

ac D 0*¢ 28

ot 0z* '
Ein prominenter Ansatz fiir den Ausdruck des Diffusionskoeffizienten ergibt sich aus der Stokes-
Einstein-Beziehung (Gleichung (2.9)) fiir ein kugelformiges Teilchen mit Radius r, in Abhangig-

keit der Temperatur (T'), und der Viskositit der Fliissigkeit (17) und unter Einbeziehung der Bolt-

zmannkonstanten (kg) [67].

_ kgT
Cemnr

2.9)

Aufgrund der Komplexitét der rdumlichen Anordnung sowie der Abhéngigkeit von dulleren Fak-
toren wie der lonenstdrke oder dem pH-Wert der Losung, ldsst sich durch die Stokes-Einstein-
Beziehung der Diffusionskoeffizient fiir Proteine nur schlecht abschéitzen und auch experimentell
nur unter hohem Aufwand bestimmen [68]. Allgemein liegen Diffusionskoeffizienten von Prote-
inen im Bereich zwischen 10 — 100 um?/s [69] und sind neben der Temperatur abhingig vom
Molekulargewicht des Proteins. Eine einfachere Mdglichkeit D abzuschétzen kann durch einen
empirischen Ansatz erfolgen. Durch Korrelation mit tiber 300 Proteinen stellten Young-Carroad

und Bell ein empirisches Modell (Gleichung (2.10)) zur Abschédtzung von D in Abhéngigkeit der
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Temperatur (T'), des Molekulargewichts des Proteins (M) und der Viskositdt der umgebenden
Fliissigkeit () auf [70].

cm?
Din —;Tin °C; 7in mPas ; M in kDa (2.10)

_ . 10-8
D =834-10""

Aus Gleichung (2.8) wird sichtlich, dass der Stoffstrom zum Erliegen kommt, wenn sich eine
homogene Konzentration innerhalb einer Fliissigkeit eingestellt. In mehrphasigen Systemen wie
z. B. ATPS kann Diffusion iiber die Phasengrenze hinweg auch bei Konzentrationsgleichheit
stattfinden. Dies fiihrt bei der ATPE zu unterschiedlichen Konzentrationen in der Ober- bzw.
Unterphase und damit zu einem Verteilungskoeffizienten (Kp) ungleich eins.

CTOP

_ .11
CBOT

Kp

In Mehrphasigen Systemen eignet sich daher eine Abwandlung des Fick’schen Gesetz unter Ein-

beziehung des chemischen Potentials (i) als treibende Kraft fiir den Stofftransport besser [71,72]:

J=-DVu 2.12)

Das chemische Potential ldsst sich fiir Partikel in einer der beiden wiéssrigen Phasen mit Glei-
chung (2.13) beschreiben [68]. Dabei beschreibt u® das chemische Standardpotential, kp die
Boltzmannkonstante, T die Temperatur, f den Aktivititskoeffizienten, o die Oberflichenspan-
nung, ¢, A und g, beschreiben die Konzentration, die Oberfliche und die Ladung des Partikels, F

die Faraday- , N, die Avogardokonstante und i das electrostatische Potential.

qFy
Np

pu=pu +kgTIn(fc)+Ao+ (2.13)

Das thermodynamische Gleichgewicht ist erreicht, wenn die freie Gibbs’sche Energie (G) mini-
mal ist, wass der Fall ist (Gleichung (2.14)) [73]. Demnach kommt der diffusive Stoffstrom in
einem ATPS erst zum Erliegen, wenn sich {iber die Phasengrenzfliache hinweg ein Gleichgewicht

des chemischen Potentials einstellt [64].

G

o7 TOP BOT (2.14)
ot

O=u™" —u
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Aus Gleichung (2.14) und (2.13) folgt fiir den Gleichgewichtszustand

TOP,00 TOP q-F-y
— A0
—kBT -In <CM—Tm> = A,Ll + kBT -In (fTOT) +A-Ac + NA (2.15)
TOP,0
Dabei entspricht das Konzentrationsverhiltnis EBO—Tm dem Verteilungskoeffizienten (Gleichung

(2.11)) im Gleichgewichtszustand.

2.2.3 Wechselwirkungen und Schliisselparameter der ATPE

Die Verteilung eines Molekiils oder Partikel innerhalb des ATPS ist bestimmt durch verschiedene
Wechselwirkungen mit der Ober- bzw. Unterphase sowie unterschiedlicher Effekte. Diese sind
durch eine geschickte Wahl der Schliisselparameter so zu beeinflussen, dass sich das Produkt
moglichst in einer der beiden Phasen (meist der Oberphase) anreichert. Der Verteilungskoeffi-
zienten Kp (Gleichung (2.11)) dient als Mal}, um Extraktionsversuche zu bewerten [4,63]. Eine
hohe Aufkonzentrierung des Produkts in der Oberphase fiihrt zu hohen Werten von Kp. Ist der
Wert hingegen kleiner eins, findet keine Aufkonzentrierung in der Oberphase statt und das Pro-

dukt verbleibt hauptsichlich in der Unterphase.

Das Verteilungsverhalten eines Proteins in einem Zweiphasen-System resultiert aus einem Zu-
sammenspiel verschiedener Wechselwirkungen und Effekte. Der Verteilungskoeffizient kann als

Produkt dieser ausgedriickt werden.

2.16
Kp = Kglek Kufob Keroge Kaffin Kkont Ko (2.16)

Kgjek beschreibt dabei den Anteil der elektrostatischen- und Ko}, der hydrophoben Wechselwir-
kungen auf Kp. Die Multiplikanten Kgrsge, Kaffin Und Kgons integrieren den Einfluss von Grofe,
Affinitdt und Konformitét des Proteins. In K, sind alle weiteren Einflussfaktoren zusammenge-
fasst. [65,74]

Die jeweiligen Wechselwirkungen und Effekte sind im Folgenden am Beispiel einer Enzymex-

ktraktion in einem Polymer-Salz-System erklért.

Elektrostatische Wechselwirkungen
Zwischen geldsten lonen und geladenen Molekiilen und Partikeln konnen elektrostatische Wech-
selwirkungen auftreten. Insbesondere in der salzreichen Unterphase herrscht eine hohe Konzent-

ration geloster Ionen, welche eine abstofende- oder anziehende Wirkung auf gleich- bzw.



2.2 Wissrige Zweiphasen-Extraktion (ATPE) 20

entgegengesetzt geladene Stoffe ausiiben. So kann ein Enzym je nach seiner Oberfldchenladung
entweder in der salzreichen Unterphase in Losung gehalten, oder in die polymereiche Oberphase

gedriangt werden. [4,65]

Hydrophobe Wechselwirkungen

Verschiedene Bestandteile einer Biosuspension unterscheiden sich in ihrer Polaritit. Enzyme be-
stehen in unterschiedlichem Maf3e zu Teilen aus unpolaren Aminosiuren (siche Abschnitt 2.1.2).
Auch wenn beide Phasen eines ATPS wissrig sind, fiihren die langen Kohlenwasserstoffketten
der Polymere zu einer reduzierten Polaritit und damit quasi zu einem hydrophoben Charakter der
Oberphase. Die auftretenden hydrophoben Wechselwirkungen zwischen Enzymen und Polymer-
molekiilen fiihren zu einer thermodynamisch giinstigen Anreicherung der Enzyme in der Ober-

phase. [4,65]

Grofie (Volumenausschlusseffekt)

Die meist hohe Polymerkonzentration in der Oberphase fiihrt zu einem reduzierten freien Volu-
men im Wassergitter. Dadurch ist die Loslichkeitsgrenze fiir Makromolekiile wie Enzyme redu-
ziert. Ist diese erreicht, tritt der Volumenausschlusseffekt ein, der eine weitere Anreicherung in
der Oberphase verhindert. Dies tritt fiir groe Enzyme bei geringeren Konzentrationen friiher ein

als fiir Enzyme mit geringerem Molekulargewicht. [4,65]

Affinititseffekte

Gezielte Verdnderungen (Funktionalisierung) der Polymermolekiile steigern die Affinitdt des
Produkts zur polymerreichen Oberphase. Dabei werden die Polymere mit Liganden modifiziert,
welche liber hydrophobe oder geladene Gruppen verfiigen und so die attraktiven Wechselwirkun-

gen zwischen Enzymen und Polymeren erh6hen. [4,65]

Konformititseffekte

Die rdumliche Faltung eines Enzyms zu komplexen dreidimensionalen Strukturen resultiert in
einer thermodynamisch gilinstigen Anordnung der Polypeptidketten (siche Abschnitt 2.1.2). Die
Konzentration und Art der phasenbildenden Komponenten in der Ober- und Unterphase kann die
Ausbildung dieser komplexen Proteinstrukturen unterstiitzen oder verhindern und so das Vertei-

lungsverhalten von Enzymen im ATPS beeinflussen. [4,65]

Verschiedene System- und Prozessparameter beeinflussen die zuvor beschriebenen Effekte und
Wechselwirkungen. Im Folgenden ist der Einfluss einiger Schliisselparameter fiir die ATPE eines

Enzyms in einem Polymer-Salz-System beschrieben.
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Art und Konzentration des Polymers

Als phasenbildende Polymere kommen sowohl natiirliche Polymere (z. B. Dextran) als auch syn-
thetische Polymere (z. B. PEG) in Frage. Werden diese durch einen Liganden funktionalisiert,
konnen Affinititseffekte zwischen den Enzymen und Polymeren ausgenutzt werden, um eine ho-
here und selektivere Anreicherung in der Oberphase zu erlauben.

Das Molekulargewicht des gewihlten Polymers beeinflusst neben der Konodenldnge auch die
hydrophoben Wechselwirkungen. Bei Polymeren, die nur an ihren Enden hydrophile Gruppen
haben (z.B Hydroxylgruppen bei PEG), nimmt mit zunehmenden Molekulargewicht auch das
Verhiltnis von hydrophoben zu hydrophilen Bereichen und damit die Hydrophobizitit zu.
Dadurch verstarken sich hydrophobe Wechselwirkungen und die Konformitédt des Enzyms kann
beeinflusst werden. [4]

Ein geringeres Molekulargewicht des Polymers fiihrt bei gleicher Konzentration zu geringeren
Viskositdten. Dieser Vorteil kann jedoch nichtig werden, wenn fiir eine gleiche Konodenldnge
eine hohere Polymerkonzentration nétig ist, welche wiederum zu einem Anstieg der Viskositét

fiihrt [64].

Art und Konzentration des Salzes

Bei der Wahl eines geeigneten Salzes als zweite phasendbildende Komponente miissen neben den
okonomischen und 6kologischen Gesichtspunkten weitere Faktoren die das sich bildende ATPS
und die Wirkung auf die Biosuspension betreffen, beriicksichtigt werden.

Insbesondere die Anion des dissoziierenden Salzes unterscheiden sich in ithren Eigenschaften.
Prinzipiell konnen hierbei anorganische Salze (z. B. Phosphate und Sulfate) als auch organische
Salze (z. B. Citrate, Succinate und Tartrate) zum Einsatz kommen. Generell gilt jedoch, dass mul-
tivalente Anionen zu bevorzugen sind, da sie bereits bei geringeren Konzentrationen eine Pha-
senseparation bewirken [63]. Daraus folgend sind nicht alle Salze fiir den Einsatz bei jedem pH-
Wert geeignet und es gilt die Dissoziationsstufen mehrwertiger Salze in Abhingigkeit des pH-
Werts zu beachten. Citrate liegen erst ab einem pH-Wert von 6 zum GroBteil vollstandig dissozi-
iert vor [75] und auch Phosphate bilden erst ab einem pH-Wert von 6 stabile ATPS [6,76], wéh-
rend Sulfate bereits bei niedrigen pH-Werten einsetzbar sind [62].

Sowohl das phasenbildende Salz, als auch additive Salze beeinflussen den aussalzenden Effekt
der Unterphase mafBgeblich. In der Hofmeister Reihe ,,links stehende* Anionen wie SO4*, HPO4>

oder CH300" und Kationen wie NH4",K" oder Na" sind kosmotroph und wirken daher aussalzend
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[77]. Dies unterstiitzt die hydrophoben Wechselwirkungen und somit sowohl die Phasensepara-
tion [4] als auch die aussalzende Wirkung auf Enzyme und deren Anreicherung in der Oberphase

[76].

Konodenlinge

Die gewihlte Konodenldnge des ATPS ist ein entscheidender Systemparameter fiir die Extrak-
tion. Mit steigender Konodenlédnge nimmt die Konzentration der phasenbildenden Komponenten
in den jeweiligen Phasen sowie Viskositdt der Oberphase, Dichte der Unterphase und die Grenz-
flichenspannung zwischen beiden Phasen zu (siche Abschnitt 2.2).

Die erhohten Polymer- und Salzkonzentrationen in den Phasen verstirken sowohl elektrostatische
und hydrophobe Wechselwirkungen, als auch den Volumenausschlusseftekt. Die erhdhte Visko-
sitdt der Oberphase verringert den Diffusionskoeffizienten der Enzyme (sieche Gleichung (2.9))
und damit die Geschwindigkeit des Stoffiibergangs. Ein erhohter Dichteunterschied beeinflusst
die Phasenseparation. Eine hohere Grenzfldchenspannung fiihrt dazu, dass sich geldste Stoffe be-
vorzugt in der Oberphase anreichern, wihrend sich partikuldre Stoffe an der Grenzfliche zwi-
schen den beiden Phasen sammeln [64].

Insgesamt beeinflusst die Konodenlédnge dadurch sowohl die Phasentrennung und damit die Aus-
legung des Extraktionsapparates, als auch die Verteilung des Enzyms zwischen den beiden Pha-
sen. Die Konodenlidnge ist innerhalb eines ATPS ein zu wéhlender Parameter, der {iber den

Abstand des Mischungspunktes zur Binodalen einstellbar ist.

Volumenverhiltnis

Das Volumenverhéltnis ist ein wihlbarer Systemparameter der ATPE. Je nach Mischungspunkt
im Zweiphasen-Diagramm ergeben sich unterschiedliche Ober- und Unterphasenvolumen nach
der Phasenseparation (siche Abschnitt 2.2). Eine Steigerung des Volumenverhéltnisses flihrt zu
insgesamt mehr freiem Volumen in der Oberphase. Als Folge tritt der Volumenausschlusseffekt
erst bei einer grofleren absoluten Enzymmenge in der Oberphase ein. Es resultieren hohere Aus-
beuten insbesondere bei groBen Biomolekiilen [4]. Idealerweise ist das gewédhlte Volumenver-
hiltnis moglichst klein zu wahlen um eine maximale Aufkonzentrierung zu erreichen, jedoch grof3
genug um ein Auftreten des Volumenausschlusseffekts zu vermeiden.

Bei konstanter Konodenlénge fiihren hohere Volumenverhiltnisse in Batch-Extraktionen zu einer
schnelleren Phasenseparation aufgrund gesteigerter Koaleszenzeffekte durch die hohere Anzahl

dispergierter Oberphasentropfchen [78]. Zusétzlich kann durch ein insgesamt hoheres Oberpha-
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senvolumen beim Dispergieren der Oberphase in der Unterphase wihrend kontinuierlichen Ex-
traktionen eine hohere Phasengrenzflache erzeugt und so ein schnellerer Stofftransport durch Dif-

fusion erzielt werden [56].

pH-Wert

Der gewéhlte pH-Wert ist ein entscheidender Systemparameter fiir die ATPE. Die Oberfldchenla-
dung von Partikeln und Makromolekiilen wie Enzymen wird durch den umgebenden pH-Wert
bestimmt. Bei niedrigen pH-Werten ist diese positiv, was die elektrostatische AbstoBung und da-
mit den aussalzenden Effekt der Salz-Anionen reduziert und somit auch die Anreicherung in der
hydrophoben Oberphase. Entspricht der pH-Wert exakt dem isoelektrischen Punkt, resultiert eine
neutrale Oberflichenladung. Die fehlenden elektrostatischen Effekte verstirken hydrophobe
Wechselwirkungen und kénnen die Anreicherung in der hydrophoben Oberphase begiinstigen.
Jedoch ist hier auch die Loslichkeit der Enzyme am geringsten und es drohen ungewollte Féllun-
gen [63]. Ist der gewdhlte pH-Wert grofer als der isoelektrische Punkt des Zielenzyms, resultiert
eine negative Nettoladung. In PEG-Salzsystemen fiihrt dies zu einer gesteigerten Affinitit zur
Oberphase aufgrund elektrostatischer Wechselwirkungen mit dem positiven Dipolmoment der
endstdndigen Hydroxylgruppen des PEGs. Jedoch sollte der pH-Wert nicht deutlich {iber dem
isoelektrischen Punkt des Zielenzyms gewéhlt werden, da sonst die Affinitit anderer Proteine und

Kontaminaten zur Oberphase ebenfalls zunehmen [62].

Temperatur

Die Temperatur, bei welcher die Extraktion stattfindet, ist ein Prozessparameter, der sich auf
mehrere Bereiche der ATPE auswirkt. Die Temperatur verdndert die Viskositdt, Dichte und
Grenzflachenspannung der beiden wassrigen Phasen. Allgemein nimmt die Viskositéit und Dichte
mit der Temperatur ab, wobei die Viskositdtsdnderungen in einer polymerreichen Oberphase und
die Dichtednderungen in einer salzreichen Unterphase deutlicher sind. Hingegen ist fiir die Grenz-
flichenspannung kein eindeutiger Trend zu beobachten [79]. Zudem wirkt sich die Temperatur
auf den Diffusionskoeffizienten aus, welcher sowohl mit sinkender Viskositit, als auch steigender
Temperatur zunimmt (siche Gleichung (2.9)). Trotzdem kann die Temperatur nicht beliebig
(hoch) gewihlt werden, da die Stabilitdt der Biomolekiile, insbesondere des Zielenzyms, beachtet
werden muss. Zu hohe Temperaturen konnen zu irreversiblen Denaturierungen von Enzymen
fiihren [3]. Temperaturdnderungen nach Extraktionen konnen jedoch auch beim Einsatz von ther-
mosensitiven Polymeren die Riickgewinnung von phasenbildenden Komponenten ermoglichen

[63].
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2.3 Wassrige Zweiphasen-Flotation (ATPF)

Die wissrige Zweiphasen-Flotation ist eine Flotation in einem wéssrigen Zweiphasen-System.
Bei der ATPF wird die Biosuspension in die untere Phase tiberfiihrt oder mit den phasenbildenden
Komponenten entsprechend der Zusammensetzung der Unterphase des gewihlten Mischungs-
punktes (siche Abschnitt 2.2.1) versetzt und in eine Flotationszelle gegeben. Die obere Phase wird
separat angesetzt und anschlieBend auf die Unterphase gefiillt. Uber pordse Medien wie z. B.
Sinterglasmembranen, entstehen Gasblasen am Boden der Flotationszelle, die zunéchst in der Un-
terphase aufsteigen. Dabei lagern sich an der Blasenoberfldche Stoffe mit hydrophoben Bereichen
an. Der Blasenkomplex passiert die wissrige Phasengrenzfliche zwischen Unter- und Oberphase
und gelangt in die Oberphase. Diese dient als produktaufnehmende Extraktionsphase, in welcher
sich die flotierten Stoffe von der Blasenoberfldche ablésen oder nach Zerplatzen der Blasen in

der Oberphase verbleiben. [7,8]

Wie bei der ATPE ist eine hohe Affinitdt des zu flotierenden Produkts zur Oberphase entschei-
dend fiir eine erfolgreiche Abreicherung aus der Unterphase und Aufkonzentrierung in der Ober-
phase, da auch bei der ATPF ein diffusiver Stoffiibergang iiber die Phasengrenzfldche stattfindet,
sofern das thermodynamische Gleichgewicht (siehe Abschnitt 2.2.2) zwischen den Phasen nicht
erreicht ist. Durch den zusétzlichen Stofftransport der Flotation ist der Stoffstrom des Produkts in
die Oberphase jedoch nicht wie bei der ATPE alleine durch die Oberfliche der Phasengrenze
bestimmt (siehe Gleichung (2.7)), sondern maB3geblich vom Gasblaseneintrag [8]. Dies erlaubt
bei der ATPF die Menge an eingesetzter Oberphase zu reduzieren und so geringere Volumenver-
héltnisse von Ober- zu Unterphase zu verwenden, auch wenn dies den diffusiven Stofftransport
reduziert. Dadurch verringern sich die Kosten der eingesetzten phasenbildenden Komponenten
und es konnen hohere Aufkonzentrierungen als bei der ATPE erzielt werden [17,25,29,80]. Trotz-
dem ist es fiir den Trennerfolg entscheidend die Systemparameter des APTS, z. B. Polymermole-
kulargewicht, Konodenlédnge und pH-Wert mit Hinblick auf einen hohen Abscheidegrad des
Produkts zu optimieren [26,81,82]. Wenn eine geeignete Zusammensetzung des ATPS gefunden
ist, lassen sich Prozessparameter wie z. B. der Gasvolumenstrom, die Gasart und die Blasengrof3e
optimieren [83]. Diese bestimmen neben der Prozessfiihrung (diskontinuierliche oder kontinuier-

liche) und dem Design der Flotationszelle die Kinetik der ATPF [84,85].
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2.3.1 Gaseintrag in das wassrige Zweiphasen-System

Grundlage jedes Flotationsprozesses bildet die Einleitung von Gasblasen in eine Fliissigkeit. Dies
kann je nach Art der Flotationszelle auf verschiedene Weise und basierend auf unterschiedlichen
physikalischen Prinzipien realisiert werden. Bei der Druckentspannungsflotation geht ein bei ho-
hem Druck gelostes Gas bei Dekompression der Fliissigkeit in die Gasphase iiber. Mechanische
Flotationszellen nutzen eine Hohlwelle (Impeller), die durch einen sich ausbildenden Unterdruck
Gas in die geriihrte Fliissigphase verteilen. Ahnlich funktionieren hydraulische Flotationszellen,
bei denen Gasblasen iiber eine Zweistoffdiise in der Fliissigkeit dispergiert werden. Hierbei han-
delt es sich oft um grofe, kontinuierliche Flotationsapparate, die bei Anwendungen in der Erzin-
dustrie, Papierherstellung oder Abwasseraufbereitung Anwendung finden. In vertikalen
Flotationskolonnen erzeugen porése Medien oder einen Gasverteiler (sparger) Gasblasen direkt

in der Fliissigkeit. [9,86,87]

Fiir die ATPF ist der Einsatz mechanischer oder hydraulischer Flotationszellen aufgrund eines zu
hohen Turbulenzeintrags, der die Ausbildung einer stabilen Phasengrenze zwischen Ober- und
Unterphase verhindert, ungeeignet. Auch die Druckentspannungsflotation ist fiir die ATPF nicht
geeignet, da die hohen Konzentrationen der phasenbildenden Komponenten (v.a. von Salzen) die
Loslichkeit von Gasen in der Fliissigkeit stark reduziert [88]. Flotationskolonnen finden oft An-
wendung in der Schaumflotation zur Aufreinigung von Proteinen oder Mikroorganismen aus Fer-
mentationsbrithen. Hier ist der Vorteil, dass der Gasvolumenstrom direkt regelbar und so die
Schaumbildung und Produktabtrennung beeinflussbar ist [41]. In der ATPF erfolgt der Gasbla-
seneintrag ebenfalls direkt tiber pordse Medien. Dabei wird auf der Gasseite z. B. einer gesinterten
Glasmembran ein Uberdruck erzeugt, sodass das Gas durch die Poren gedriickt wird und sich auf

den Porenoberfliachen auf der Fliissigkeitsseite Gasblasen ausbilden [8,83].

Bei der Blasenbildung auf einer mit Fliissigkeit benetzten Pore, wéchst das Volumen der Blase
so lange an, bis die Auftriebskraft der Gasblase die Haltekrdfte an der Porenoberfliche iiberstei-
gen. Fiir kleine Gasdurchsétze, das hei3t wenn eine Beschleunigung der umgebenden Fliissigkeit
durch das Blasenwachstum vernachléssigbar ist und bei kleinen Porendurchmessern (dp) ergibt

sich somit aus der Kapillarititstheorie ein Kréftegleichgewicht (Gleichung (2.17)) zwischen der
Auftriebskraft (F,), der Gewichtskraft (Fg) und Grenzfldchenkraft (F;..) zum Zeitpunkt der Ab-

GF
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16sung [89,90]. Der Term F, — Fg; beschreibt die effektive Auftriebskraft, welche aus dem Dich-
teunterschied zwischen Gas und Flissigkeit (4pgr), der Erdbeschleunigung (g) und dem Volu-
men der Blase (V) resultiert. Die Grenzflachenkraft lasst sich aus der Grenzflichenspannung
zwischen dem Gas und der Fliissigkeit (ogg) und mit der Annahme runder Poren mit dem Durch-
messer dp berechnen [90].

Fp —F; =F,

(o
aF 2.17)

Apgr g Vg = dp T G
In der fiir kleine Blasen gerechtfertigten Annahme von Sphérizitét [91] ergibt sich aus dem Kraf-
tegleichgewicht der Ablosedurchmesser (dp ) nach Gleichung (2.18).

dgo = * (84 or (2.18)
' g Apcr

Mit zunehmendem Gasvolumenstrom (V) ist die Verdriangung der fliissigen Phase durch das
schnelle Blasenwachstum nicht mehr vernachlédssigbar und die Widerstandskraft kann nicht mehr
vernachldssigt werden. Diese wirkt zusammen mit der Grenzflichenkraft der Auftriebskraft ent-
gegen, was zu einem Anstieg des Ablosedurchmessers fiihrt, der nach der Mersmann-Gleichung
berechnet werden kann (Gleichung (2.19)) [90,92]. Der Faktor k,, resultiert dabei aus dem Wie-
derstandsbeiwert der Blase und einem Formfaktor, der das Abweichen der Blasengeometrie von

der Kugelform beriicksichtigt. pr beschreibt die Dichte der Fliissigkeit.

dB,O =

*13 dp oG + (3 dp UGF)Z + kem - V& - dp (2.19)
9 Pr 9 * PF g

Die Mesmann-Gleichung zeigt die Abhingigkeit des Ablosedurchmessers vom Gasvolumen-
strom, Porendurchmesser, der Grenzflichenspannung und der Dichte der Fliissigkeit. Sie dient
jedoch nur einer ersten Abschétzung, da sie die Dynamik des Blasenabrisses nicht berticksichtigt,
welche insbesondere bei hoheren Gasdurchsétzen durch die Pore an Bedeutung gewinnt. Mit zu-
nehmenden Gasdurchsatz steigt der Ablosedurchmesser an und der Einfluss der Grenzfldchen-
kraft sinkt wihrend Triagheitskrifte an Bedeutung gewinnen [90]. Stromt das Gas schnell genug
durch die Pore, bildet sich eine neue Blase, bevor der Blasenabriss der vorherigen abgeschlossen

ist und die Blasen wachsen zusammen. Dieses Verhalten wird als Strahlgasen bezeichnet [89,90].



2.3 Wissrige Zweiphasen-Flotation (ATPF) 27

Der Ubergangsbereich von der Einzelblasenbildung zum Strahlgasen kann ab einer Weberzahl
(Gleichung (2.20)) groBer zwei angenommen werden [90]. Die Weberzahl beschreibt das Ver-
hiltnis aus Tragheitskraft zur Grenzflachenkraft und umfasst ebenfalls die Stromungsgeschwin-
digkeit des Gases durch die Pore ( wp ), welche sich aus der Porengeometrie, dem
Gasvolumenstrom und der Anzahl der Poren (zp) ergibt. pg beschreibt die Dichte des Gases.

_ whdp pg 4-Vg

e =——— mitwp =

(2.20)
OGF d% T Zp

Sind die Poren eines pordsen Begasungsmediums verschieden groB, stromt das Gas zunédchst nur
durch die groBen Poren, da hier der Druckverlust am geringsten ist. Erst im Grenzfall des Strahl-
gasens (ab We > 2) ist der Druckverlust insgesamt hoch genug, dass alle Poren durchstromt wer-

den [90].

Findet die Blasenbildung nicht in einer ruhenden Fliissigkeit, sondern in einer parallel zur Poren-
oberflache flieBenden Stromung statt, wirkt neben der Auftriebskraft ebenfalls die Stromungs-
kraft durch die Fliissigkeit als zusétzliche, ablosende Kraft und der Ablosedurchmesser reduziert
sich. Die Komplexitét in der Beschreibung des Abldsevorgangs nimmt in stromenden Medien
auch durch die rdaumliche Verschiebung der Blase zur Porenoberflidche zu und erfordert eine dy-

namische Beschreibung der Auftriebskraft. [90]

Blasenkoaleszenz fiihrt dazu, dass der Durchmesser der abgelosten Gasblasen nicht zwangsweise
dem Abldsedurchmesser entspricht. Koaleszenz findet statt, wenn Blasen in Kontakt geraten und
dabei der Fliissigkeitsfilm an der Kontaktlinie aufrei3t und die Blasen zusammenwachsen. Dabei
muss die Kontaktzeit hinreichend grof sein, damit sich durch Verdriangung der Fliissigkeitsfilm
an der Kontaktlinie verschmalert, und die Bewegungsenergie muss die Grenzflichenenergie iiber-
steigen, damit der Film einreist [93]. Die Koaleszenzneigung sinkt mit der Blasengrof3e [94] und

kann ebenfalls durch geloste Salze herabgesetzt werden [95-97].

2.3.2 Aufstieg von Gasblasen im wassrigen Zweiphasen-System

Nach der Blasenbildung und Ablésung von der Porenoberfliche steigt die Gasblase aufgrund des
Dichteunterschieds zur umgebenden Unterphase auf. Fiir den stationdren Aufstieg einer einzelnen

Blase in einer Fliissigkeit folgt ein Kréftegleichgewicht (Gleichung (2.21)) aus der Auftriebskraft
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(Fp) und der Gewichtskraft (Fg) der Gasblase, sowie der Widerstandskraft (Fyy;) durch die ver-
drangte Fliissigkeit. Dabei beschreibt Apgr den Dichteunterschied zwischen Gas und Fliissigkeit,
g die Erdbeschleunigung, Vg das Volumen der Blase, Ag die Querschnittsfliche der Blase zur
Stromungsrichtung, pr die Dichte der Fliissigkeit, cyy den Widerstandsbeiwert und vy die Auf-

stiegsgeschwindigkeit der Blase. [98]

FA_FG =FW (221)
PF '
Aper g Ve = cw 5 v Ap

Die Aufstiegsgeschwindigkeit fiir eine kugelformige Blase dem Durchmesser dg ergibt sich dem-

nach nach Gleichung (2.22).

vg = 4 dg g Apcr (2.22)
3 cw Pr

Der Widerstandsbeiwert ist eine Funktion der Reynoldszahl (Re). Diese lésst sich fiir eine kugel-
formige Blase (Index B) mit nach Gleichung (2.23) unter Einbeziehung der dynamischen Visko-
sitdt der Fliissigkeit g berechnen.

dg v
Rey = PE BB (2.23)

Ng

Fiir eine laminare Umstromung der Blase durch die Fliissigkeit gilt cyy = 24 /Re und es folgt die

Aufstiegsgeschwindigkeit nach Stokes mit Gleichung (2.24). [98]

d§ g Apgr

VBSt = g e (2.24)

Mit zunehmender Aufstiegsgeschwindigkeit weicht die laminare Umstromung der Blase einer
turbulenten Stromung, die durch das Ausbilden von Wirbeln im Nachlauf der Blase gekennzeich-
net ist. Fiir die Einordnung der Stromungsbedingungen lassen sich charakteristische Reynolds-
zahlen heranziehen. Fiir starre Kugeln ist das Ausbilden von Toruswirbeln auf der
stromungsabgewandten Seite bei Re = 25 und ein instationédrer Abriss und damit ein oszillieren-
der Nachlauf, der in der zweidimensionalen Betrachtung der Kédrmanschen Wirbelstralle ent-

spricht, bei Re > 130 zu erwarten [99]. Zwar sind kleine Gasblasen ebenfalls kugelformig, jedoch
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besitzen sie keine starre Grenzfliche sondern zeigen eine innere Zirkulation und neigen mit stei-
gendem Volumen zur Deformation zu rotationssymmetrischen Ellipsoiden bis hin zu regellos ge-
formten Geometrien [100]. Die Abweichung von der Kugelform kann dabei in viskosen
Fliissigkeiten schon ab Re > 1 auftreten [101]. Dies fiihrt dazu, dass die Ausbildung von Wirbeln
und Wirbelschleppen hinter aufsteigenden Gasblasen bereits bei geringeren Reynoldszahlen
(Re > 2 bzw. Re > 7 ) im Vergleich zu starren Kugeln stattfindet, wéhrend der vollstindige Stro-

mungsabriss erst spater eintritt [100,102].

Die Umstromung von aufsteigenden Gasblasen, ldsst sich demnach durch die Reynoldszahl cha-
rakterisieren. Diese lésst sich jedoch nicht ohne die Kenntnis der Aufstiegsgeschwindigkeit be-
stimmen, welche wiederum selbst abhingig von der Reynoldszahl ist (Gleichung (2.23)). Abhilfe
leistet die Einbeziehung der Archimedeszahl (Ar), die die Stoffdaten des Systems einbezieht,
ohne auf geschwindigkeitsabhidngige GroBen zuriickzugreifen (siehe Gleichung (2.25)). Sie lésst
sich mit der Reynoldszahl korrelieren und ermoglicht so diese ohne Kenntnis der Aufstiegsge-

schwindigkeit zu berechnen. [98]

_ d3 g pr Aper

ATB
g

(2.25)

2.3.3 Stofftransport durch Flotation

Der Stofftransport von der Unterphase in die Oberphase wihrend der ATPF resultiert neben Dif-
fusion (siche Abschnitt 2.2.2) hauptsédchlich durch Flotation [7,8]. Die Flotation besteht aus vier
grundlegende Schritten: Die Erzeugung von Gasblasen, der Kontakt von Blase und zu flotieren-
dem Molekiil oder Partikel (Kollision), die Anlagerung derer an die Blasenoberfldche (Adsorp-
tion) und anschlieBend der gemeinsame Aufstieg, bei welchem ein unerwiinschtes Ablosen
(Desorption) des flotierten Stoffes auftreten kann [86]. Die Kollisionswahrscheinlichkeit ist pro-
portional zu dem quadratischen Verhéltnis von Partikel- bzw. MolekiilgroBBe zur Blasengrofle
[103]. Der Eintrag kleiner Gasblasen in das ATPS kann somit die Kollisionswahrscheinlichkeit
erhohen. Ob der zu flotierenden Stoff sich dabei an die Blasenoberfldche anlagert hingt von den
Wechselwirkungen mit der Blase ab. Bei der Flotation von Proteinen entscheidet daher das kon-
firmationsabhingige Verhiltnis zwischen hydrophilen zu hydrophoben Doménen (siehe Ab-

schnitt 2.1.2) dariiber, ob es zu hydrophoben Wechselwirkungen mit der Gasphase kommt [41].
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Diese treten verstirkt bei einem pH-Wert in der Ndhe des isoelektrischen Punktes des Proteins
auf. Aufgrund der unterschiedlichen isoelektrischen Punkte der gelosten Stoffe ldsst sich daher
durch den gewéhlten pH-Wert eine selektive Flotation von Proteinen aus Fermentationsbriihen
erzielen [41]. Nach der Adsorption folgt der Aufstieg des Blasen-Proteinkomplexes. Wahrend bei
der Flotation grof3er Partikel die Blasenstromung zu einem Abldsen fiihren kann, ist eine Desorp-
tion angelagerter Proteine aufgrund der geringen Grof3e im Nanometerbereich unwahrscheinlich.
Die Desorptionswahrscheinlichkeit steigt erst ab PartikelgroBen groBer 100 um, da kleinere Par-
tikel und Molekiile eine geringe Massentragheit und geringen Stromungswiderstand aufzeigen

[103,104].

Wihrend dem Blasenaufstieg in der Unterphase sammeln sich weitere Proteine an der Blasen-
oberfliche an und werden nach Uberwindung der Grenzflichenspannung zwischen Unter- und
Oberphase des ATPS in die Oberphase transportiert. Dort 10sen sie sich aufgrund der Affinitét
zur Oberphase ab, oder verbleiben nach dem Platzen der Blase an der Oberfldche in der Ober-
phase. Auch wenn der flotative Stofftransport den GroBteil des Massentransfers bedingt, spielt
Diffusion bei der ATPF eine entscheidende Rolle. Die zunehmende Konzentration in der Ober-
und abnehmende Konzentration in der Unterphase des Zielmolekiils verdndert im Laufe der ATPF

das Konzentrationsverhéltnis und kann zu einer Riickdiffusion in die Unterphase fiihren. [8]

Kinetik der ATPF

Die Kinetik des Stoffiibergangs wihrend der ATPF lésst sich wie viele Flotationsprozesse analog
zu einer Reaktion 1. Ordnung beschreiben (Gleichung (2.26)) [7,25]. Dabei ist die zeitliche An-
derung der Konzentration des Zielmolekiils in der Unterphase (cB9T) abhingig von der Flotati-

onsratenkonstanten (k).

dCBOT

y — _k ¢BOT (2.26)
t

Das thermodynamische Gleichgewicht (siche Abschnitt 2.2.2) wihrend der ATPF ist meist er-
reicht, bevor das Zielmolekiil vollstindig aus der Unterphase abgetrennt ist. Fiir solche unvoll-
standigen Flotationsprozesse muss Gleichung (2.26) durch eine Grenzwertbetrachtung ergénzt
werden [105]. Die Einflihrung der Konzentration des Zielmolekiils in der Unterphase im thermo-

dynamischen Gleichgewicht (cB°T) fiihrt zu Gleichung (2.27).
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dCBOT

= —k (cBOT — ¢BOT (2.27)

Nach Integration iiber die Flotationszeit t = 0 bis t und Losen der Differentialgleichung folgt

¢BOT(¢) = ¢BOT 4 (C(])30T _ COBOOT) ekt (2.28)

Ein Ma8 fiir die Abreicherung des Zielmolekiils aus der Unterphase ist der Abscheidegrad E. Er
lasst sich durch die anfingliche Konzenration (cE°T) und der Konzentration nach einer bestimm-
ten Flotationszeit berechnen [7,17,25].

cBOT _ BOT (4
EQ) = ( 0 5ot ( )> 100% (2.29)
0

Einsetzten von Gleichung (2.28) in Gleichung (2.29) fiihrt zu

cBOT _ (BOT  (BOT _  BOT et
E(t) = e =P ek 1) 100%
o o 2.30)
¢BOT _ .BOT @
_ 0 © _ -kt 0
= ( - >(1 e k1) 100%
Co

Durch Einfiihrung des Abscheidegrads im Gleichgewichtszustand E, ldsst sich Gleichung (2.30)

vereinfachen und es resultiert ein Ausdruck fiir den Gleichgewichtszustand der ATPF.

E(t) =E, (1 —e7*)100% (2.31)

Der Abscheidegrad ist also direkt abhéngig von dem thermodynamischen Gleichgewicht sowie
der Flotationsratenkonstanten. Oft ldsst bei Flotationsprozessen eine lineare Korrelation zwischen
der Flotationsratenkonstanten und dem spezifischen Gasgrenzfldcheneintrag (S,) bestimmen
[106—108]. Dieser wiederum ist abhingig vom Gasvolumenstrom (V) und dem Sauterdurchmes-
ser (d3,) der Gasblasen und beschreibt die Grenzfliche zwischen Gas und Fliissigkeit, die pro
Zeit die Querschnittsfliche der Flotationszelle (Apz) passiert. Der spezifische Grenzfldchenein-
trag gilt genau wie die Flotationsrate als Schliisselparameter fiir Flotationsprozesse [106].

6 Vg

S, = (2.32)
P Apz ds,
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Kapitel 3

Materialien und Methoden

3.1 Materialien

Eine Auflistung aller Chemikalien und Gerite ist dem Anhang A1 zu entnehmen. In den folgen-

den Abschnitten sind nur die wichtigsten Materialien und Methoden nédher beschrieben.

3.1.1 Wissriges Zweiphasen-System

Tri-Natriumcitrat Dihydrat (Citrat) und Polyethylenglycol (PEG) bilden als phasenbildende Kom-
ponenten die Grundlage der in dieser Arbeit verwendeten wissrigen Zweiphasen-Systeme. Zur
Charakterisierung stofflicher Schliisselparameter (Kapitel 4) finden PEG unterschiedlicher mitt-
lerer Molekulargewichte (1000, 4000 und 8000 g/mol) sowie additive Salze wie NaCl, Na>SO4
und Na,HPO4 Verwendung. Die nachfolgenden Flotationsversuche erfolgen mit einer optimierten

Zusammensetzung des ATPS bestehend aus Citrat und PEG 1000 (siehe Abschnitt 4.1).

Fiir das getrennte Ansetzten der Unter- und Oberphase miissen die beiden phasenbildenden Kom-
ponenten PEG und Citrat in einem bestimmten Masseverhéltnis gemischt werden. Die Herstel-
lung konzentrierter Stocklosungen erleichtert die Dosierung und gewéhrleistet, dass sowohl das

Polymer als auch das Salz bereits in Wasser gelost sind.

Die PEG-Stockldsungen werden mit einem Masseanteil von 50 % angesetzt. Da PEG 1000 bei
Raumtemperatur wachsartig vorliegt, ermdglicht ein Erhitzen auf 40 °C die fliissige Einwaage
des Polymers. Entsprechend der gewiinschten Menge an Stockldsung wird die gleiche Menge
vollstindig entsalztes Wasser (VE-Wasser) mit dem fliissigen PEG 1000 in einem Becherglas

unter Rithren und Erwérmen (40 °C) fiir mindestens 1 h gemischt, bis sich eine homogene Losung
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einstellt. PEG mit hoherem Molekulargewicht muss als Feststoff dem VE-Wasser zugegeben wer-

den und 16st sich unter Riithren und Erwérmen im Becherglas auf.

Beim Herstellen der 30 % (w/w) Citrat-Stocklosung ist das im kornigen Feststoff gebundene
Wasser zu beriicksichtigen. Dieses ist vom Hersteller mit einem mittleren Massenanteil von 12 %
angegeben. Daraus resultierend erfolgt die Einwaage von 34,09 % des Natrium-Citrat-Dihydrats

und 65,91 % VE-Wasser bezogen auf die gewiinschte Gesamtmenge der Stockldsung.

3.1.2 Phospholipase A:

Das in dieser Arbeit verwendete Modellenzym ist eine mikrobiell erzeugte Phospholipase A».
Ausgang fiir die Enzymstocklosung ist ein gespriihgetrocknetes Pulver der Phospholipase (PLP
21159, SternEnzym). Die Menge der Phospholipase im Pulver ist von Seitens des Herstellers mit
20000 u/g (unit, u) angegeben. eine Einheit spaltet 1 pmol des Substrats Lecithin in einer 2%-igen
Lecithinlosung bei pH = 8 und 37 °C in einer Minute. Der Aktivitatsbereich fiir die Phospholipase
ist fiir den pH-Wert zwischen 5 — 10 und einer Temperatur zwischen 30 — 50 °C angegeben, wo-
bei ein Optimum fiir pH = 8 und 40 °C genannt ist (Siehe Datenblatt in Anhang A1) . Die Be-
stimmung des isoelektrischen Punkts iiber gingige Loslichkeitsversuche in hochkonzentrierten
Salzlosungen oder organischen Ldsemitteln [63] war fiir die verwendete Phospholipase Az nicht
moglich, da sich kein Loslichkeitsminimum ermitteln lies. In der Literatur ist fiir eine Phospholi-
pase Az exprimiert durch den Mikroorganismus Streptomyces violaceoruber ein isoelektrischer

Punkt bei pH = 8.6 und ein Molekulargewicht von 13.5 kDa dokumentiert [47].

Das Ansetzen der Enzymstockldsungen erfolgt durch Einwiegen von 20 % (w/w) des gespriihge-
trockneten Pulvers zu VE-Wasser. Die Pulveragglomerate 16sen sich wihrend ca. 20-miniitigem
Riihrern mit Hilfe eines Magnetriihrers bei 200 rpm (revolutions per minute) in einem Becherglas
auf. Nicht geloste Triibstoffe sowie vereinzelte ungeloste Agglomerate werden anschlieend in
einem Zentrifugationsschritt abgetrennt. Dazu wird die angesetzte Stocklosung in 15 mL oder
50 mL Zentrifugenrdhrchen iiberfiihrt und mit 7000 rcf (relative centrifugal force) fiir 30 min bei
20 °C beschleunigt. Der geklirte Uberstand wird in eine weiteres Zentrifugenrdhrchen iiberfiihrt
und dient als Enzymstockldsung, welche entsprechend der gewiinschten Enzymkonzentration der

Unterphase beigesetzt wird.
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3.1.3 Modellsuspensionen

Die einfachste Modellsuspension besteht ausschlieBlich aus geloster Phospholipase A2. Dabei
wird die entsprechende Menge an Stocklosung beim Ansetzten des ATPS (siehe Abschnitt 3.1.1)
zugegeben, um eine, sofern nicht abweichend angegeben, Phospholipasekonzentration von

1.5 % (w/w) in der Unterphase einzustellen.

Verschiedene angesetzte Fermentationsmedien dienen der Herstellung einer komplexen Biosus-
pension als Modellsuspension einer Fermentationsbriihe. Die jeweiligen Fermentationsmedien
werden dafiir zusammen mit der Enzymstocklosung der Unterphase zugesetzt. Der Einflusses der
verschiedenen Medienbestandteile auf die ATPF ist in Abschnitt 4.2.2) beschrieben. Bei dem
Komplexmedium handelt es sich um ein CASO-Bouillion (TSB-Medium), welches Pepton aus
Casein (17 g/L), Pepton aus Soja (3 g/L), NaCl (5 g/L), KzHPO4 (2,5 g/L) und Glucose (2,5 g/L)
enthilt. Bei dem entsprechenden Versuch ist ein Verbrauch des Mediums zu 95 % am Ende einer
Fermentation unterstellt, was einer Konzentration der CASO-Bouillion von 0,13 % (w/w) ent-
spricht. Zur Imitation eines Minimalmediums zu Beginn einer Fermentation ist der Unterphase
0,43 % (w/w) NaCl und je 0,21 % (w/w) H2HPO4 und Glucose zugegeben. Fiir das Restmedium
sind der Unterphase ein Zehntel der Minimalmediumskonzentrationen beigefiigt. Als Modellor-
ganismus dient der lebensmittelvertragliche Organismus Lactobacillus Acidophilus in einer Kon-

zentration von 0.5 % (w/w) in der Unterphase.

3.2 Analysemethoden

Die wesentlichen Analysemethoden zur Bestimmung der Enzymkonzentration und -aktivitét so-

wie die optische Blasengroflenanalyse sind in diesem Kapitel ndher beschrieben.

3.2.1 Konzentrationsbestimmung der Phospholipase

Die Phospholipasekonzentration in der Unter- und Oberphase wihrend Extraktions- und Flotati-
onsversuchen ldsst sich durch Auswertung von Absorptionsprofilen in einem Bereich zwischen
200 — 800 nm Wellenldnge des auf die Probe gestrahlten Lichts mit Hilfe eines UV/Vis Spektro-
meters durchfiihren. Um unerwiinschte Streueffekte durch die Binodalenkonzentrationen der pha-

senbildenden Komponenten [63] zu verhindern, miissen die Proben mindestens zweifach
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verdiinnt werden. Eine Referenzmessung zu Wasser ermdglicht das Ermitteln einer Basislinie im
Absorptionsprofil. Aromatische Aminosduren bilden zum Teil Bausteine von Enzymen (siche
Abschnitt 2.1.2) und erlauben durch ihre Absorption von Lichtstrahlen mit 280 nm Wellenlédnge
und dem daraus resultierenden Peak im Absorptionsprofil ein Riickschluss auf die Enzymkon-
zentration. Uber die Kalibrierung der Peak-Héhe im Spektrum auf bekannte Enzymkonzentratio-
nen der jeweiligen Phasen ist ein empirisches Modell ableitbar (Kalibrierungen sind im Anhang
AS gezeigt). Fiir Proben der Unterphase (BOT) und der Oberphase (TOP) ldsst sich die Masse-
konzentration in % der Phospholipase entsprechend Gleichung (3.1) und (3.2) bestimmen. Dazu
muss die gemessene Absorption bei 280 nm zundchst mit dem Verdiinnungsfaktor multipliziert
werden, um die realen Absorptionswerte ASgn . bzw. ATSF - zu errechnen. Die negativen Y-
Achsenabschnitte der linearen Kalibrierungsgleichungen resultieren aus der Verschiebung der
Basislinien durch die Absorptionen der jeweiligen phasenbildenden Komponenten. Die Kalibrier-
gleichungen sind im linearen Absorptionsbereich giiltig, der fiir die Phospholipase in der Unter-
und Oberphase fiir Absorptionswerte kleiner 0,6 bei 280 nm Wellenlidnge liegt. Bei hheren Ab-
sorptionswerten bei 280 nm oder zu hohen Streuungseffekten, welche zu Absortpionswerten gro-

Ber 0,01 bei 350 nm fiihren [63], muss die Probe weiter verdiinnt werden.

XBOF = —0,023 + 4,671 - A59 3.1

xpoy = —0,315 + 3,937 - ATotnm (3.2)

3.2.2 Kolorimetrisches Enzymassay

Die Bestimmung der Phospholipaseaktivitit beruht auf einem kolorimetrischen Assay nach
Aratjo und Edvanyi [50] und Yao et al. [49] , welches an die Gegebenheiten des ATPS angepasst
wurde. Die Phospholipase A2 spaltet bei Anwesenheit des Co-Faktors Ca®" einen Fettsdurerest
von Phospholipiden ab. Dabei entstehen Hydroniumionen, welche zu einer Ansduerung des um-
gebenden Mediums fiihren (siehe Abschnitt 2.1.3). Diese ist zu gering, um direkt iiber eine pH-
Elektrode erfasst zu werden, weshalb die Quantifizierung der pro Zeit freigesetzten Menge an
H30"-Tonen durch die spektrometrische Verfolgung der Farbinderung des pH-sensitiven Indika-

tors Phenolrot erfolgt.
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Die Aufzeichnung der Enzymreaktion erfolgt direkt in der 1 mL Kiivette des Spektralphotome-
ters. In diese wwerden 475 pL einer auf 37 °C vortemperierte Substratlosung vorgelegt. Darin
enthalten sind neben 0,25°%°(w/w) Letcithin ebenfalls 0,54 % (w/w) Natriumcitrat und 20 mM
CaCly, sowie 21 mM NaCl enthidlt. Das Dispergieren des Letcithins ist durch sonotrieren fiir
20 min bei 70 % Amplitude und kontinuierlichem Riihren im gekiihlten Wasserbad moglich. Die
Substratlosung wird anschlieBend mit 15 puL der fertigen Phenolrotldsung versetzt und durch-
mischt. Die aus der Unter- oder Oberphase entnommene Probe wird um den Faktor 2 bzw. 10 mit
VE-Wasser verdiinnt und ebenfalls auf 37 °C erwirmt, bevor 500 mL der Kiivette zugesetzt wer-
den. Diese befindet sich in einer Temperiereinheit (37 °C) im Spektralphotometer, wodurch direkt
nach Zusetzen und Durchmischen der Probe die Absorptionsmessung gestartet werden kann. Da-
bei wird sekiindlich fiir insgesamt 100 Sekunden die Absorption des Indikators bei der Wellen-
lange 558 nm gemessen und so eine Zeit-Umsatzkurve erstellt. Eine vorherige Kalibrierung mit
HCI erlaubt die Abnahme der Absorption durch den Indikator einer gebildeten molaren Menge
H30" zuzuordnen. Diese entspricht bedingt durch die Enzymreaktion 1:1 der molaren Menge an
gespaltenem Letihin. Durch Ableiten der Zeit-Umsatzkurve lésst sich der lineare Bereich (steady
state) der Enzymreaktion (sieche Abschitt 2.1.3) bestimmen und fiir diesen Zeitabschnitt die ma-
ximale Aktivitit nach Gleichung (2.3) berechnen. Beispielkurven sowie die Kalibrierung des In-

dikators sind in Anhang A4 gezeigt.

3.2.3 Optische Blasengrof3enanalyse

Die Bestimmung der Blasengrof3en der durch die unterschiedlichen Begasungsmedien erzeugten
Gasblasen (siehe Kapitel 5.1) erfolgt durch Begasung in einer schmalen rechteckigen Glaskiivette
(32x11x260 mm). Mit der Digitalkamera Canon EOS 70D und einem Makroobjektiv von Sigma
(150 mm Brennweite) lassen sich die Blasen fotografieren. Durch zentriertes Einsetzen eines
Analysesiebs mit 500 um Lochdurchmesser in die Fotokiivette ldsst sich die Fokusebene der Ka-
mera auf die Mitte der Kiivette einstellen und ein MaBstabsbild fiir die Umrechnung von Pixel-
langen in Mikrometer erstellen. Nachdem Entfernen des Siebs, erfolgt der Gaseintrag am Boden
der Kiivette und Fotografieren der aufsteigenden Gasblasen. Eine Serienaufnahme von mind.
100 Bildern mit einer Aufnahmefreqeunz von 5 Hz generiert einen Datensatz, der die Gré3enaus-
wertung von mindestens 5000 Blasen ermoglicht. Die Bildauswertung geschieht mit dem Bildbe-

arbeitungsprogramm Fiji (ImageJ). Dazu werden die Bilder automatisiert in das
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Bildbearbeitungsprogramm eingelesen und zunichst ein Graustufenbild (8-Bit, Schwellenwert-
methode nach ,,0tsu*) erzeugt. Nach einer Binarisierung erscheinen die Blasenumrisse weill auf
schwarzem Hintergrund. Die Blaseninneren werden gefiillt (Befehl ,,Fill Holes*), um nur eine
Erfassung des Blasenumrisses beim nachfolgenden Befehl ,,Ellips Split“ zu erlauben. Dieser er-
laubt {iberlappende Blasen voneinander zu unterscheiden und gibt neben der Flache der zweidi-
mensionalen Blasen ebenfalls die ldngere Achsenldnge (ag) und kiirzere Achsenlénge (bg) der
erfassten Ellipsen als .csv Datei aus [109,110]. Daraus ldsst sich der dquivalente Blasendurch-
messer dgmit Gleichung (3.3) und daraus wiederum der charakteristische Sauterdurchmesser ds ,
des Blasenkollektivs, bestehend aus einer endlichen Blasenanzahl N berechnen (siehe Gleichung
(3.4)). Durch Vermessen von Glasblasen definierter Grofle mit einem Durchmesser zwischen
150 pm und 1200 um im selben Aufbau , lies sich der Fehler der Blasengréf3enanalyse auf unter

15 % abschédtzen. Eine Beispielhafte Auswertung ist im Anhang A3 gezeigt.

dB = 3/a123 bB (33)

N g3
ds, = 2—;,:1 Ay, (3.4)

2
i=1 dB,i

3.3 Extraktionsversuche

Grundlage der Extraktionsversuche bilden verschiedene wéssrigen Zweiphasen-Systeme. Um
eine definierte Zusammensetzung der Ober- und Unterphasen zu ermdglichen, miissen zundchst
die Binodalen und Konoden der ATPS ermittelt werden. Das Vorgehen hierbei, sowie die Ver-

suchsdurchfiihrung der Extraktionsversuche ist in diesem Kapitel beschrieben.

3.3.1 Ermittlung von Binodalen

Die beiden phasenbildenden Komponenten PEG und Citrat sind in hohen Konzentrationen in
Wasser 18slich. Ubersteigen die Konzentrationen jedoch die Mischungsliicke, bildet sich ein
Zweiphasen-System, bestehend aus einer polymerreichen, leichteren Oberphase und einer schwe-
ren Unterphase, in der sich das Citrat anreichert. Bei der Titration einer hochkonzentrierten Stock-
16sung einer der beiden Komponenten zu einer Losung der jeweils anderen Komponente induziert

das Uberschreiten der Mischungsliicke eine Triibung der Lsung, welche das Ausbilden zweier



3.3 Extraktionsversuche 38

Phasen visualisiert. Ein stufenweises Vorgehen bei der Triibungstitration ermoglicht die Binodale
(sieche Abschnitt 2.2.1), welche das Einphasen-Gebiet vom Zweiphasen-Gebiet trennt, zu bestim-

men [4,63].

Fiir die Triibungstitration wird zunéchst 10 g der PEG-Stockldsung (50 % (w/w)) in einem Be-
cherglas mit 250 mL Volumen vorgelegt und das Gesamtgewicht notiert. AnschlieBend wird die
Citrat-Stocklosung (30 % (w/w)) tropfenweise mit einer Pasteurpipette zugegeben bis sich unter
standigem Riihren auf einem Magnetriihrer bei 300 rpm eine dauerhafte Triibung der Mischung
einstellt. Durch Wiegen wird die zugegebene Citratmenge notiert und anschlieBend VE-Wasser
zugegeben bis sich die Mischung wieder klart. Nach erneutem Wiegen zur Bestimmung der
Menge an zugesetztem VE-Wasser wird erneut mit Citrat-Stockldsung bis zur Triibung titriert.
Dieser Vorgang wird mehrfach wiederholt und so mehrere Massenzusammensetzungen bei auf-
tretender Triibung notiert. Sobald die PEG-Konzentration in der Mischung weniger als
15 % (w/w) betrdgt wird der Versuch beendet und die umgekehrte Titration durchgefiihrt. Dabei
wird zunichst 5 g der Citrat-Stocklosung vorgelegt und dann PEG-Stocklosung bis zur Triibung
und VE-Wasser bis zur nachfolgenden Klarung titriert und die jeweiligen Massenzugaben erfasst.
So lasst sich der ,,untere Teil* der Binodalen bis zu einer PEG-Konzentration von 15 % (w/w) in
der Mischung bestimmen. Die Triibungstitration wird mehrfach wiederholt, um moglichst viele
Binodalenpunkte zu bestimmen. Diese konnen durch den Mistry-Fit [111] angendhert und so eine
Binodalengleichung ermittelt werden, welche die Massenkonzentrationen des PEGs (xpgg) und
des Citrats (xcjtrat) mit den Fit-Parametern A, B und C entlang der Binodalen beschreibt (Glei-
chung (3.5). Die so ermittelten Fit-Parameter der unterschiedlichen Binodalen fiir PEG 1000,
4000 und 8000 mit Natriumcitrat sind im Anhang A2 aufgefiihrt.

xpec = exp{A + B x&itrar + C/Xcitrar } (3-3)

3.3.2 Bestimmung von Konoden

Durch Ansetzen eines Mischungspunktes oberhalb der zuvor bestimmten Binodalen, trennt sich
die Mischung mit zunichst bekannten Konzentrationen in eine Ober- und eine Unterphase mit

unbekannten Konzentrationen der phasenbildenden Komponenten auf.
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Die Messung der Absorption bei 250 nm (A2°°"™) und eine Dichtebestimmung erlaubt mit Hilfe

der Gleichungen (3.6) und (3.7) die Citrat- und PEG-Konzentration in der Oberphase zu ermitteln.

Dabei beschreiben Dpgg und Dgjirar die aus Kalibrierungen bekannten Faktoren zur Bestimmung

der Mischungsdichte p der Unter- oder Oberphase. Diese sind zusammen mit den ermittelten Ex-
250nm

tinktionsfaktoren (e239"™ und £2;°2™) bei 250 nm der phasenbildenden Komponenten sowie der

Brechungsindexbeiwerte (Rpgg und Rcjirar) im Anhang A2 gelistet.

Die Zusammensetzung der Unterphase resultiert aus der Messung des Brechungsindexes (nD)
und einer Bestimmung der Trockenmassenkonzentration (xty) durch Gefriertrocknung aus den

Gleichungen (3.7) und (3.8).

g
p = 0,998 p] + Dpeg XpEG + Dcitrat Xcitrat (3-6)
250 — 250 250 3.7
AZOMM = eppc™ Xppg + ECitrat . XCitrat (3.7
_ 3.8
nD = 1,3330 + Rpgg Xpeg + Rcitrat Xcitrat (38)
(3.9)

XT™M = XpEG T+ Xcitrat

Die Konzentrationen des Mischungspunktes und der Ober- und Unterphase bilden zusammen drei
Punkte im Zweiphasendiagramm die auf derselben Konode liegen, welche durch einen Fit mit der

Konodengleichung (3.10) definiert ist.

Xpolymer = N+ M Xsg); (3.10)

Die Steigung m der Konoden kann nach Gleichung (2.6) aus der PEG- bzw. Citratkonzentration
in der Unter- und Oberphase berechnet werden. Die Steigungen der Konoden innerhalb eines
ATPS sind nahezu gleich, sodass sich iiber den y-Achsenabschnitt n der Konodengleichung be-
liebige Konoden definieren lassen. Zusammen mit den Gleichungen (2.4) fiir das Volumenver-
hiltnis und (2.5) fiir die Konodenldnge sowie den Gleichungen (3.6) bis (3.9) ergibt sich ein
nichtlineares Gleichungssystem, durch welches sich fiir die verschiedenen PEG — Citrat Zwei-
phasensysteme (siehe Kapitel 4.1) Mischungspunkte definieren lassen, die in einer gleichen Ko-

nodenlidnge und demselben Volumenverhéltnis resultieren.
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3.3.3 Versuchsdurchfithrung der Extraktion

Die Extraktionsversuche erfolgen in einem kleinen Maf3stab in 15 mL Zentrifugenréhrchen. Zur
Herstellung des ATPS wurden beide Phasen durch Einwiegen der zuvor angesetzten Stockldsun-
gen der phasenbildenden Komponenten getrennt voneinander angesetzt und anschlieend im ge-
wiinschten Volumenverhiltnis durch Abmessen in einem Messzylinder oder durch Pipettieren
nacheinander in die Zentrifugenrohrchen eingefiillt. Fiir das optimierte ATPS mit der Konode-
lange von 45 % (siche Abschnitt 4.1.3) setzt sich die Unterphase neben VE-Wasser und Phos-
pholipase aus 25.8 % (w/w) Citrat und 0.7 % (w/w) PEG 1000 zusammen. Der pH-Wert der
Unterphase liegt bei ca. 8.7 und lésst sich durch Zugabe von HCI oder NaOH einstellen. Die
Oberphase besteht zu 39.4 %(w/w) aus PEG 1000 und 3.0 % (w/w) Citrat, den Rest bildet VE-
Wasser. Die unterschiedlichen Phasenzusammensetzungen fiihren zu unterschiedlichen Dichten
und dynamischen Viskositéten, die bei 20 °C fiir die Unterphase 1192 kg/m? und 4.48 mPa*s und
fiir die Oberphase 1091 kg/m? und 15.72 mPa*s betragen.

Nach Zugabe der Unter- und Oberphase im gewiinschten Volumenverhiltnis und Mischen beider
Phasen startet die Extraktion. Eine ausreichende Durchmischung ldsst sich durch Verwendung
eines Rotationsmischers bei 50 rpm erreichen. Nach der Mischzeit von 20 min werden die Proben
fiir mindestens 8 h senkrecht bei 20 °C (oder anderer gewlinschter Temperatur) gelagert, um eine
vollstindige Phasenseparation zu garantieren. Danach erfolgt die Beprobung der jeweiligen Pha-
sen. Die Probe der Oberphase lasst sich direkt mit einer Pipette entnehmen, wéhrend die Proben-
nahme in der Unterphase mit einer 1 mL Spritze bestlickt mit einer Kaniile (0,2 mm Durchmesser)
moglich ist. Dabei ist die Phasengrenzflache zwischen Ober- und Unterphase moglichst schnell
zu durchstoflen, und die Kaniile nach dem Herausziehen vorsichtig abzuwischen, um den Eintrag
von an der Kaniile hingen gebliebener Oberphase zu vermeiden. Die Konzentrationsbesimmung

der Phospholipase erfolgt mittels UV/Vis-Spektrometrie (sieche Abschnitt 3.2.1).

3.4 Flotationsversuche

Das Ansetzen der Unter- und Oberphase fiir die Flotationsversuche erfolgt analog zu den Extrak-
tionsversuchen (siche Abschnitt 3.3.3), jedoch in groeren Mengen aufgrund der héheren Volu-
mina der vertikalen Flotationszelle (250 mL) und des Flotationsbeckens (750 mL). Anzumerken

ist auBerdem, dass die getrennt angesetzte Oberphase behutsam durch Einfiillen mit einer 10 mL
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Pipette auf die Unterphase gegeben wird, um eine Vermischung der Phasen vor Flotationsbeginn
zu verhindern. Die Flotationsversuche starten mit dem Gaseintrag, der ebenso wie die Durchfiih-

rung der Batch- und kontinuierlichen ATPF in diesem Kapitel beschrieben ist.

3.4.1 Gasblaseneintrag in das ATPS

Der Gaseintrag wéahrend den Flotationsversuchen erfolgt iiber die Begasung mit unterschiedlichen
pordsen Medien, welche in 50-facher VergroBerung in Abbildung 3-1 abgebildet sind. Bei dem
Metallgewebe handelt es sich um ein dreilagiges Verbundgewebe, das neben zwei groberen Stiitz-
schichten ein feines, fiir Filtrationszwecke gedachtes, Kopergewebe besitzt. Die Maschenzwi-
schenrdume lassen keine Partikel groBer 10 um durch. Bei der Beaufschlagung von Druckluft an
der Unterseite des Verbundgewebes bilden sich an den Poren des Kopergewebes Gasblasen aus,
die dann in der Unterphase aufsteigen. Das Lochsieb, welches im Standardgebrauch ein Analyse-
sieb fiir die Bestimmung von Partikelgroenverteilungen darstellt, besitzt eine regelmiBige An-
ordnung kreisrunder Lochern mit 10 um Durchmesser auf, durch welche das Gas durchstromt.
Die Oberflache der Glasmembran erscheint im Vergleich zu den beiden anderen Medien hingegen
unregelméBig Die nur schwer zu erkennende Porenstruktur entsteht bei einem Sinterprozess von
Glaskugeln zur Herstellung der 3 mm dicken Glasmembran. Die Porengréf3enverteilung ist mit

10 — 16 pm angegeben.

Abbildung 3-1: Verschiedene pordse Medien fiir den Gaseintrag wahrend der wéssrigen Zweiphasen-Flotation.

Zur Erzeugung der Gasblasen, sind kreisrunde Ausschnitte der porésen Medien in 3D-gedruckte
Adapter eingelassen und am Rand durch Epoxidharzkleber verklebt. Auf der Unterseite des Adap-
ters ist ein G ¥4 Zoll AuBBengewinde gedruckt, iiber welches sich mittels passendem Gewindepass-
stiick ein Druckluftschlauch mit 6 mm Innendurchmesser anbringen ldsst. Fiir den Gaseintrag in

die vertikale Flotationszelle wird eine dieser Begasungseinheiten von unten eingesteckt und iiber
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einen O-Ring seitlich abgedichtet, um ein Austreten der Unterphase zu verhindern. Im horizonta-
len Flotationsbecken sind drei dieser Begasungseinheiten gleichmiBig tiber die Lange des Bodens
verteilt. Die Gaszufuhr erfolgt durch die Versorgung mit Druckluft (3 bar) und ldsst sich indivi-

duell fiir jede Begasungseinheit {iber einen separaten Massendurchflussregler einstellen.

3.4.2 ATPF in der vertikalen Flotationszelle

Eine breite Glaskiivette (32x26x260 mm) dient als vertikale Flotationszelle fiir die Batch-ATPF
Versuche. Am Boden der Flotationszelle ist eine Begasungseinheit fiir den Gasblaseneintrag, so-
wie ein mit einem Kugelhahn versehener Auslass integriert. Ein Bild des Batch-Versuchsaufbaus
ist in Anhang A6 gezeigt. Das Einfiillen der mit Enzym beladenen Unterphase geschieht wiahrend
einer geringen Begasung von 20 ccm, um ein Eindringen der Unterphase in die Begasungseinheit
zu verhindern. Anschlieend wird der Gaseintrag gestoppt und die Oberphase mit Hilfe einer
10 mL Pipette vorsichtig auf die Unterphase aufgegeben, um eine anfangliche Vermischung bei-
der Phasen zu verhindern. Mit erneutem Start der Begasung und dem ersten Aufsteigen von Gas-
blasen am Boden der Flotationszelle, startet die Messung der Flotationszeit. Zu definierten
Zeitpunkten erfolgt eine Probenahme analog zu der Beprobung wihrend den Extraktionsversu-
chen (siehe Abschnitt 3.3.3), jedoch wird zuvor der Gaseintrag und die Zeitmessung gestoppt und
gewartet, bis alle Gasblasen das ATPS verlassen haben und sich eine definierte Phasengrenze
einstellt. Nach dem Beprobungsvorgang von ca. 30 Sekunden wird der Gaseintrag und die Zeit-
messung fortgesetzt. Die Konzentrationsbestimmung der Phospholipasekonzentration in den Pro-

ben ist in Abschnitt 3.2.1 beschrieben.

Bei den semikontinuierlichen ATPF-Versuchen in der vertikalen Flotationszelle erfolgt die Be-
probung analog zur Batch-ATPF. Jedoch wird zu gewihlten Zeitpunkten die Halfte der bereits
beladenen Oberphase durch enzymfreie Oberphase mittels Pipettieren ausgetauscht. Der Aus-
tausch der Halfte des Unterphasenvolumens erfolgt iiber mit einer 50 mL Spritze und einer

180 mm langen Kaniile.

Die kontinuierliche Prozessfiihrung in der vertikalen Flotationszelle ist durch das Pumpen der
Phasen mit einer 4-Kanal Peristaltikpumpe und der Integration von Schlauchen moglich. Der ge-

naue Ablauf ist zum besseren Verstindnis der Ergebnisse direkt in Abschnitt 6.1.3 beschrieben.
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3.4.3 Kontinuierliche ATPF im horizontalen Flotationsbecken

Die Versuchsdurchfiihrung der kontinuierlichen ATPF im horizontalen Flotationsbecken weicht
nur in Bezug zum Phasenaustausch und der Probenahme von der ATPF in der vertikalen Flotati-
onszelle ab. Das Befiillen des Beckens erfolgt zundchst analog zur Batch-ATPF. Wiahrend der
Rezirkulationsphase werden die Unter- und Oberphase getrennt voneinander aus dem Becken ge-
pumpt und liber den Einlass wieder in das Becken gefordert. Wahrend des kontinuierlichen Be-
triebs wird statt den abgefiihrten Phasen frische Unter- und Oberphase in das Becken gepumpt.
Dazu wird sowohl die mit Enzym angereicherte Unterphase, als auch die unbeladene Oberphase
in geriihrten Schottflaschen in fiir die angestrebte Versuchszeit und in Abhéngigkeit der Phasen-
austauschrate notigem Volumen vorgelegt. Der Versuchsaufbau fiir die kontinuierliche ATPF im

horizontalen Flotationsbecken ist im Anhang A7 abgebildet.
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Kapitel 4

Charakterisierung stofflicher
Schlisselparameter

4.1 Auswahl eines wissrigen Zweiphasen-Systems

In diesem Kapitel ist die Wahl eines geeigneten wissrigen Zweiphasen-Systems fiir die Flotation
von Enzymen beschrieben. Das wissrige Zweiphasen-System bildet die Grundlage fiir die Opti-
mierung des Aufreinigungsverfahrens und die damit verbundenen Versuche. Neben der strategi-
schen Auswahl phasenbildender Komponenten sind FEinflussfaktoren wie z. B. das
Molekulargewicht von Polymeren und die genaue Definition der Phasenzusammensetzung durch
das Volumenverhéltnis und die Konodenlénge fiir eine erfolgreiche Aufkonzentrierung der En-

zyme in der Oberphase entscheidend.

4.1.1 Vorauswahl von phasenbildenden Komponenten

Es gibt eine Vielzahl phasenbildender Komponenten die fiir die Ausbildung eines wissrigen
Zweiphasen-Systems in Frage kommen. Weit verbreitet sind Polymer-Polymer, Polymer-Salz
und Alkohol-Salz Systeme. Letztere finden meist Anwendung in der Extraktion von kleineren
Molekiilen und nur selten von Proteinen, da die Gefahr einer Denaturierung der sensiblen Mak-
romolekiile bei einer Aufkonzentrierung in der alkoholischen Oberphase hoch ist. Im Gegensatz
dazu gewdhrleisten niedrige Grenzflichenspannungen, sowie geringe lonenstdrken eine milde
Umgebung fiir die Aufbereitung von empfindlichen biologischen Makromolekiilen wie Amino-
sdauren und Proteinen, wenn verschiedenartige Polymere ein Zweiphasen-System ausbilden. Je-
doch sind die Kosten fiir viele Polymere wie z. B. Dextran hoch, so dass deren Einsatz durch die

Wertschopfung des Produkts limitiert und meist auf Pharmaprodukte beschrinkt ist. Polymer-
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Salz-Systeme sind im Vergleich kostengiinstiger, da die volumetrisch deutlich gréere Unter-
phase zum Grofteil aus gelostem Salz besteht. Zusétzlich bietet die polymerreiche Oberphase

eine vertragliche Umgebung, welche sich fiir die Extraktion von Proteinen eignet. [4]

Die Kosten fiir die phasenbildenden Komponenten fallen zum Grof3teil auf den Einsatz des Poly-
mers, daher kommt bei groBtechnischen Produktionen meist das kostengiinstige Polymer PEG
zum Einsatz [4,6]. PEG hat zudem den Vorteil, dass es in verschiedenen Kettenldngen erhiltlich
ist. Je nach GréBe bzw. Molekulargewicht des aufzureinigenden Proteins eignen sich verschieden
groBe PEG-Molekiile. Benavides und Rito-Palomares [62] empfehlen fiir groBe Makromolekiile
iiber 10 kDa ein PEG-Molekulargewicht von kleiner 4000 Da und fiir kleinere Makromolekiile
ein Molekulargewicht grofer 6000 Da. PEG kann mit verschiedenen Salzen ein Zweiphasensys-
tem ausbilden, jedoch muss bei dem Einsatz von Phosphaten oder Sulfaten als zweite phasenbil-
dende Komponente das Prozesswasser aufbereitet werden, um lokale Grenzwerte der Salze fiir
die Abwassereinleitung einzuhalten [63]. Aus diesem Grund finden immer héufiger biologisch
abbaubare Salze wie Succinate, Tartrate oder Citrate Verwendung [112]. Letzteres ist bereits fiir

die Aufreinigung eines Proteins durch die wissrige Zweiphasen-Flotation dokumentiert [19].

Eine Vorauswahl der phasenbildenden Komponenten fiir die wéssrige Zweiphasen-Flotation zur
Abtrennung und Aufkonzentrierung der Phospholipase erfolgt unter Beriicksichtigung zuvor
genannter Okonomischer und o6kologischer Vor- bzw. Nachteile. Die Aufbereitung groBler
Mengen an Fermentationsbrithe bei der Herstellung von technischen Enzymen schlieBen den
Einsatz eines Polymer-Polymer Systems aufgrund der hohen Polymerkosten aus. Als geeignetes
Polymer fiir ein Polymer-Salz-System zeigt PEG den Vorteil, dass es bereits etabliert und in
verschiedenen GroBen verfiigbar ist. Zwar sind biologisch abbaubare Salze meist teurer als
mineralische Salze, jedoch rechtfertigt die Umweltvertraglichkeit und das Einsparen eines
zusitzlichen Abwasseraufbereitungsschritts ihren FEinsatz. Im Vergleich zu Tartraten oder
Citraten bilden Succinate erst bei hoheren Konzentrationen Zweiphasen-Systeme aus [112], was
zu einem erhohten Bedarf fiihrt. Citrat bietet den Vorteil glinstig und in groBen Mengen verfligbar

Zu sein.
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4.1.2 PEG-Molekulargewicht

PEG ist in verschiedenen Kettenldngen verfiigbar. Die Charakterisierung des Einflusses des PEG-
Molekulargewicht auf die Ausbildung des ATPS setzt die Bestimmung der Mischungsliicken
bzw. Binodalen voraus. Extraktionsversuche mit verschiedenem PEG bei vergleichbaren Mi-
schungspunkten (gleiche Konodenldngen und Volumenverhéltnisse) offenbaren die Affinitdtsun-

terschiede der Phospholipase zu den jeweiligen Oberphasen.

In Abbildung 4-1 sind die durch die Triibungstitration bestimmten Mischungspunkte (Symbole)
von Citrat und PEG verschiedener Kettenldngen gezeigt. Die durchgezogenen Linien zeichnen
die zugehorigen Mistry-Fits (Gleichung (3.5)) in das Diagramm. Fiir die betrachteten Molekular-
gewichte von 1000, 4000 und 8000 Da des PEGs zeigt sich der typische Verlauf fiir die Grenze
zwischen Einphasen- und Zweiphasen-Gebiet. Liegt eine der beiden Komponenten in hoher Kon-
zentration vor, fithrt die Zugabe einer geringen Konzentration der jeweils anderen Komponente
zur Uberschreitung der Mischungsliicke. Ab einer Citrat-Konzentration von 15 % bildet sich be-
reits in Anwesenheit kleinster Mengen von PEG 8000 ein Zweiphasen-System. PEG 4000 ldsst
sich ab einer Citrat-Konzentration von 17% und PEG 1000 ab 25 % Citrat nicht mehr gemeinsam
mit Citrat in Losung bringen. Analog nimmt die Loslichkeit von Citrat mit steigender PEG-Kon-
zentration ab. Ebenfalls ist der Trend erkennbar, dass mit steigendem PEG-Molekulargewicht
geringere Konzentrationen der phasenbildenden Komponenten nétig sind, um ein Zweiphasen-
System auszubilden. Dieser bekannte Zusammenhang ist auf die grofler werdende Inkompatibili-

tat zwischen den kleinen Salz-Molekiilen und den langkettigen Polymeren zuriickzufiihren [64].

Um vergleichbare Mischungspunkte definieren zu kénnen, sind neben den Binodalengleichungen
die Bestimmung der Konoden erforderlich. Die Steigungen unterschiedlicher Konoden eines
Zweiphasen-Systems sind nahezu konstant [63], unterscheiden sich aber je nach Kettenldange des
PEGs. Sind die Steigungen der Konodengleichungen (3.10) und die Parameter der Mistry-Fits
(beide gelistet im Anhang A2) zur Darstellung der Binodalen bekannt, ist es moglich ein nichtli-
neares Gleichungssystem zusammen mit den Ausdriicken fiir die Konodenlidngen (Gleichung
(2.5)) und des Volumenverhéltnisses (Gleichung (2.4)) aufzustellen. Dieses lésst sich fiir eine
gewihlte Konodenldnge und ein gewidhltes Volumenverhéltnis 16sen und liefert so Mischungs-
punkte in den jeweiligen PEG-Citrat-Systemen die aufgrund gleicher Konodenlidnge und Volu-

menverhiltnisse untereinander vergleichbar sind.
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Abbildung 4-1: Durch Triibungstitration bestimmte Abbildung 4-2: Abscheidegrade der Phospholipase bei
Mischungspunkte, welche die Grenze zwischen dem Extraktionen mit unterschiedlichen Volumenverhélt-
Einphasen- und Zweiphasen-Gebiet von PEG unter- nissen und dem Einsatz verschiedener PEG-Molekular-
schiedlicher Kettenldnge und Citrat definieren. Die ro- gewichte bei gleichbleibender Konodenldge von
ten Punkte definieren die Mischungspunkte fiir ein 38,46 %

Volumenverhiltnis von 0,1. Die durchgezogenen Li-

nien zeigen die durch den Mistry-Fit bestimmten Bino-

dalen und die gestrichelten Geraden die Konoden der

Lange 38,46 %.

In Abbildung 4-1 sind neben den Binodalen auch die Konoden (gestrichelte Linien) der Lange
38,46 % der wissrigen Zweiphasen-Systeme von Citrat mit PEG der drei verschiedenen Moleku-
largewichte dargestellt. Die roten Datenpunkte kennzeichnen die Mischungspunkte, welche zu
einem Volumenverhéltnis von 0,1 fiihren. Die oberen Schnittpunkte der Konoden mit den jewei-
ligen Binodalen markieren die Zusammensetzung der jeweiligen Oberphase, die unteren Schnitt-
punkte die der jeweiligen Unterphase. Die Citrat- bzw. PEG-Konzentrationen der Phasen, sowie
der Mischungspunkte sind in Tabelle 4.1 aufgefiihrt. Wahrend die PEG-Konzentration in den
Oberphasen fast identisch sind (im Mittel 34,50 = 0,16 % (w/w)), unterscheiden sie sich in der
Unterphase deutlich. Die PEG 1000-Konzentration ist iiber 33-mal, die PEG 4000-Konzentration
11-mal so hoch wie die PEG 8000 Konzentration, auch wenn die absolute Differenz maximal
1,31 % (w/w) betrdgt. Die Citratkonzentration nimmt sowohl in der Oberphase, als auch in der
Unterphase mit steigendem PEG-Molekulargewicht ab. Auch hier zeigt sich der grofite Unter-
schied zwischen PEG 1000 und PEG 8000. Bei Verwendung von PEG 1000 betrdgt die Citrat-
konzentration in der Oberphase das 1,9-fache im Vergleich zu PEG 8000 und das 1,6-fache im
Vergleich zu PEG 4000. In der Unterphase befindet sich die 1,3-fache bzw. 1,2-fache Citratmenge
in dem System mit PEG 1000 verglichen mit PEG 8000 bzw. PEG 4000.
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Tabelle 4.1: Zusammensetzung der Ober- und Unterphase sowie der Mischungspunkte bei einem Volumenverhéltnis
von 0,1 fiir die Konoden mit 38.46 % der verschiedenen wéssrigen Zweiphasen-System aus Citrat und PEG verschie-
dener Molekulargewichte.

Konode  xpp¢ Xitrat XPEG XCitrat XPEG Xlitrat
38,46 % in %(w/w) in%(w/w) in%(w/w) in %(W/w) in %(W/w) in %(w/w)
PEG 1000 34,50 4,09 1,35 23,59 4,16 21,94
PEG 4000 34,34 2,53 0,12 20,08 3,06 18,58
PEG 8000 34,67 2,20 0,04 18,92 3,02 17,48

Obwohl die Konodenlidngen der untersuchten Mischungspunkte identisch sind, variieren die Zu-
sammensetzungen der Ober- bzw. Unterphasen. Je ldnger die ungeladene Kohlenwasserstoftkette
des PEGs, desto grofBer ist der Unterschied zu den kurzkettigen, geladenen Citratmolekiilen und

die Konzentrationen der phasenbildenden Komponenten in den Mischungspunkten nimmt ab.

Fiir die Flotation im wéssrigen Zweiphasen-System verspricht die Verwendung von PEG 8000
das Einsparen von phasenbildenden Komponenten und damit verringerte Kosten fiir den Aufrei-
nigungsprozess, vorausgesetzt eine hohe Aufkonzentrierung des Enzyms in der Oberphase ist
moglich. Jedoch nimmt die Viskositit der Oberphase, die ausfillende Wirkung gegentiber Prote-

inen sowie die Grenzflichenspannung ebenfalls mit dem Polymergewicht zu [113,114].

Die Ermittlung vergleichbarer Mischungspunkte ermoglicht es, den Einfluss des PEG-Moleku-
largewichts durch Extraktionsversuche zu bestimmen. Die Abscheidegrade der Phospholipase bei
gleichen Konodenldngen von 38.46 % und variierenden Volumenverhiltnissen sind in Abbildung
4-2 in Abhidngigkeit des gewdhlten PEGs gezeigt. Die hochsten Abscheidegrade wahrend der
Extraktionen resultieren bei einem Volumenverhiltnis von 1 fiir die jeweiligen Systeme im un-
tersuchten Bereich. Die Verwendung von PEG 4000 fiihrt zu einem maximalen Abscheidegrad
von 86,5 (£ 0,9) %. Bei der Extraktion im PEG 8000-System stellt sich mit 83,3 (+ 0,8) % ein
dhnlich hoher Abscheidegrad ein. Deutlich geringer ist dieser mit 75,7 (£ 0,7) % wenn das Zwei-
phasen-System aus Citrat und PEG 1000 besteht. Mit abnehmenden Volumenverhéltnis sinkt der
Abscheidegrad fiir alle drei PEG-Molekulargewichte. Beim Volumenverhéltnis von 0,175 fiihrt
erneut PEG 4000 zu dem hochsten Abscheidegrad (75,5 (= 0,4) %). Bei der Verwendung von
PEG 1000 ist dieser knapp 2 % und bei der Verwendung von PEG 8000 ca. 7 % niedriger. Bei

noch geringerem Volumenverhidltnis von 0,1 ergibt sich der hochste Abscheidegrad
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(71,9 (= 2,1) %) fiir das System mit PEG 1000. Der Einsatz von PEG 4000 fiihrt hier zu einem

ca. 4 % und der Einsatz von PEG 8000 zu einem ca. 11 % niedrigeren Wert.

Die Verteilung der Phospholipasemolekiile begriindet sich auf mehrere Eigenschaften der wass-
rigen Phasen. Zum einen fiihrt die hohe Citratkonzentration in der Unterphase zu einem aussal-
zenden Effekt und zum anderen steigt die Affinitit der Enzymmolekiile zur polymerreichen
Oberphase mit dem PEG-Molekulargewicht. Dem Bestreben der Enzyme sich in der Oberphase
anzureichern steht jedoch der Volumenausschlusseffekt durch reduzierten Platz im Gitter der
Wassermolekiile aufgrund der langkettigen Polymere entgegen. Dieser Effekt ist am stirksten
ausgepragt bei der Extraktion mit dem langkettigen PEG 8000 und fiihrt zu Einbuf3en im Abschei-
degrad von tiber 22 % bei Reduzierung des Volumenverhiltnisses von 1 auf 0,1. Die Limitierung
der Anreicherung ist bereits bei einem hohen Volumenverhéltnis von 1 ersichtlich, da hier der
Abscheidegrad bei der Extraktion mit PEG 4000 ca. 3 % hoher ist, obwohl der hydrophobe Cha-
rakter und damit die Affinitit der Enzymmolekiile zur Oberphase geringer sind. Beim Vergleich
der Extraktionen von PEG 4000 und PEG 1000 zeigt sich der Einfluss einer hoheren Affinitét der
Phospholipase zur Oberphase und in hoheren Abscheidegraden, sofern kein oder nur ein geringer
Volumenausschlusseffekt auftritt. Der deutliche Unterschied bei einem Volumenverhéltnis von 1
lasst zusitzlich darauf schlieBen, dass die Affinitdt zur Oberphase bei Verwendung von PEG 4000
die groBere aussalzende Wirkung der Citrat-reicheren Unterphase bei PEG 1000 dominiert. Bei
einem Volumenverhéltnis von 0,1 ist das freie Volumen in der Oberphase noch entscheidender
fiir das Extraktionsergebnis, da insgesamt weniger Oberphasenvolumen zur Verfligung steht. Der
geringste Riickgang im Abscheidegrad mit nur 3,8 % ergibt sich bei der Extraktion mit PEG 1000

als phasenbildende Komponente.

Die Extraktionsversuche bei gleicher Konodenlénge zeigen, dass mit dem PEG 1000-Citrat-Sys-
tem die im Vergleich beste Aufreinigung bei einem geringen Volumenverhéltnis von 0,1 resul-
tiert. Fast 72 % der Phospholipase kann aus der Unterphase extrahiert und in einem Zehntel des
Volumens angereichert werden. Daraus ergibt sich ein maximaler Aufkonzentrierungsfaktor von
7,2. Liegt der Fokus auf der Aufkonzentrierung und nicht auf der maximalen Ausbeute, ist das
PEG 1000-Citrat-System gegeniiber den Systemen mit hoherem PEG-Molekulargewicht zu be-
vorzugen. Durch die mdgliche Aufreinigung bei geringem Volumenverhéltnis reduzieren sich
neben den Betriebs- und Investitionskosten zusitzlich die Materialkosten. Obwohl bei der Ver-

wendung von PEG 1000 insgesamt groflere Mengen phasenbildender Komponenten nétig sind,
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reduziert sich bei geringerem Volumenverhiltnis die absolute Menge an teurerem Polymer im
Vergleich zu der Verwendung von PEG 4000 und PEG 8000 und héheren Volumenverhéltnissen.
Dies ist insbesondere fiir einen 6konomischen Aufreinigungsprozess von technischen Enzymen

aus groflen Mengen Fermentationsbriihe entscheidend.

4.1.3 Volumenverhaltnis und Konodenlange

Die Flotation im wissrigen Zweiphasen-System zur primdren Aufreinigung der Phospholipase
aus einer Fermentationsbrithe ermdglicht eine hohe Aufkonzentrierung der Enzymmolekiile. Die
Reduktion des produktfiihrenden Volumens fiihrt zu einer geringeren Wasserfracht und damit zu
geringeren Betriebskosten in der weiteren Prozesskette aufgrund des Einsparens an Pump- und
Beschleunigungskosten (bspw. bei Zentrifugationen), sowie verringerten Investitionskosten

durch kleinere Apparatevolumen und den damit verbundenen geringeren Platzbedarf.

Nachdem die Wahl fiir ein PEG-Molekulargewicht getroffen ist, gilt es den Einfluss der Kono-
denldnge auf die Extraktion zu untersuchen. In Tabelle 4.2 sind die zugehorigen Phasenzusam-
mensetzungen gelistet. In Abbildung 4-3 sind die Abscheidegrade in Abhéngigkeit der
Konodenldngen zwischen 37 % und 45 % aufgetragen. Der geringste Abscheidegrad von
68,6 (= 0,8) % ergibt sich bei der Extraktion mit der kiirzesten Konode von 37 %. Mit zunehmen-
der Konodenlidnge steigt auch der Abscheidegrad auf den hochsten Wert von 74,9 (+ 0,7) % bei
der ldngsten untersuchten Konode mit 45 %. Beim Vergleich der einzelnen Konoden zeigt sich,
dass mit zunehmender Konodenlénge, die PEG-Konzentration in der Oberphase zunimmt und in
der Unterphase sinkt. Die Konzentration des Citrats erfolgt entgegengesetzt.

Tabelle 4.2: Zusammensetzung der Ober- und Unterphase sowie der Mischungspunkte fiir verschiedene Konoden
der wissrigen Zweiphasen-System aus Citrat und PEG 1000 bei einem Volumenverhéltnis von 0,1.

PEG 1000 x'll)‘g(l}) xgi(:ll‘)at xll;](E)GT xgi(z;‘rat xléEG xéil:rat
Konode in %(w/w) in %(w/w) in %(w/w) in %(wW/w) in %(w/w) in %(w/w)
37 % 33,44 4,37 1,55 23,13 4,26 21,53
40 % 34,32 4,14 1,39 23,51 4,18 21,87
42 % 37,14 3,46 0,94 24,75 3,98 22,56

45 % 39,45 2,97 0,67 25,78 3,91 23,87
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Abbildung 4-3: Abscheidegrade der Phospholipase bei  Abbildung 4-4: Abscheidegrade der Phospholipase bei
Extraktionen in Abhingigkeit der Konodenlédnge fiirein  Extraktionen in Abhéngigkeit des Volumenverhéltnis-
PEG 1000-Citrat-System mit gleichbleibendem Volu- ses fiir ein PEG 1000-Citrat-System mit gleichbleiben-
menverhéltnis von 0,1. der Konodenlénge von 45 %.

Mit der Konodenlidnge steigt der Unterschied zwischen der Ober- und Unterphase, was zu einer
verdanderten Verteilung der Phospholipase fiihrt. Der mit hoherer PEG-Konzentration zunehmend
hydrophobe Charakter fiihrt zu einer steigenden Affinitdt der Enzyme zur Oberphase. Gleichzeitig
wirkt die groBere Menge an Citrat in der Unterphase stirker aussalzend und begiinstigt damit den
Ubergang der Enzyme in die Oberphase. Eine Konodenlénge von 45 % liefert bei dem geringen
Volumenverhiéltnis von 0,1 die besten Ergebnisse fiir das PEG 1000-Citrat-System.

Nachdem eine glinstige Konodenlédnge gewéhlt ist, 1dsst sich der Einfluss des Volumenverhélt-
nisses flir diese Konode ermitteln. Dieser ist fiir die Konode mit 45 % in Abbildung 4-4 gezeigt.
Mit steigendem Volumenverhédltnis nimmt der Abscheidegrad zu und ist mit 89,7 (+ 0,9) % bei
einem Volumenverhiltnis von 1 maximal im untersuchten Bereich. Damit ist der Wert um ca.
14 % hoher als bei einem Volumenverhéltnis von 0,1. Im Vergleich zur kiirzeren Konodenlénge
von 38,46 % (Abbildung 4-2), bei welcher die Differenz lediglich bei ca. 4 % liegt, zeigt das
Volumenverhiltnis bei der Konodenlédnge von 45 % einen deutlich grofleren Einfluss auf das Ex-

traktionsverhalten der Phospholipase.

AuBlerdem scheint das Bestreben der Phospholipase sich in der Oberphase anzureichern durch die
langere Konode gesteigert. Die Abscheidegrade sind insgesamt hoher und selbst bei einem gerin-
gen Volumenverhiltnis von 0,1 entspricht der Wert dem Abscheidegrad bei der kiirzeren Konode

und dem hohen Volumenverhiltnis von 1. Grund hierfiir ist, dass die gesteigerte Konodenlidnge



4.2 Aufere Einflussfaktoren auf die Flotation im wdssrigen Zweiphasen-System 53

aufgrund des groBBeren Konzentrationsunterschieds der phasenbildenden Komponenten in der je-
weiligen Phase zu einer hoheren Affinitét zur Oberphase und einem stirkeren aussalzenden Effekt
fiihrt. Gleichzeitig fiihrt die um ca. 5 % hohere PEG-Konzentration in der Oberphase zu einem
grofleren Volumenausschlusseffekt, welcher den verstirkten Einfluss dieses Parameters bei der

Konodenlidnge von 45 % begriindet.

Die Wahl der geeignetsten Konodenldnge und des richtigen Volumenverhéltnisses kann folglich
nicht pauschal und unabhéngig voneinander getroffen werden. Liegt der Fokus auf einer mog-
lichst hohen Aufkonzentrierung und dem Einsparen von phasenbildenden Komponenten, sind ge-
ringe Volumenverhiltnisse und eine Konodenldnge, welche einen ausreichenden Abscheidegrad
gewihrleistet zu bevorzugen. Fiir die Phospholipase trifft dies bei der Konodenlédnge von 45 %
und einem Volumenverhéltnis 0,1 zu. Steht eine moglichst hohe Produktausbeute im Vorder-
grund, ist eine Kombination aus Volumenverhéltnis und Konodenlénge, welche einen maximalen

Abscheidegrad verspricht, zu wihlen.

4.2 AuBlere Einflussfaktoren auf die Flotation im wissrigen
Zweiphasen-System

Neben der Art der phasenbildenden Komponenten, dem PEG-Molekulargewicht sowie dem Vo-
lumenverhéltnis und der Konodenlénge, verdndern dulere Einfliisse die Verteilung von Enzymen
im wissrigen Zweiphasen-System. In diesem Kapitel sind die Auswirkungen von Temperatur,
pH-Wert, Anwesenheit additiver Salze und Medienbestandteilen auf die wissrige Zweiphasen-
Flotation beschrieben. AuBBerdem offenbaren die gezeigten Untersuchungen zur Enzymaktivitét

den Einfluss des gewidhlten Gases fiir die Flotation.

4.2.1 Einfluss von Temperatur, pH-Wert und additiven Salzen

Der Einfluss der Temperatur auf den Verteilungskoeffizienten der Phospholipase wéhrend der
Extraktion im PEG 1000-Citrat-System mit einer Konodenlédnge von 45 % und einem Volumen-
verhéltnis von 0,1 ist in Abbildung 4-5 gezeigt. Der hochste Verteilungskoeffizient von
33,8 (£ 1,1) resultiert aus der Extraktion bei 15 °C. Mit steigender Temperatur nimmt der Vertei-
lungskoeftizient bei 23.5 °C mit 31,1 (£ 0,8) und 32,1 (£ 1,3) bei 30 °C leicht ab. Eine weitere
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Erhohung der Temperatur auf 40 °C fiihrt zu einer deutlichen Reduktion des Verteilungskoeffi-
zienten auf 23,9 (+ 0,9). Der niedrigste Wert von 7,7 (+ 0,8) ist bei einer Abkiihlung des Systems
auf 4 °C zu beobachten.

Sehr hohe und sehr niedrige Temperaturen wéhrend der Extraktion beeinflussen die Verteilung
der Phosholipase stark. Den abnehmenden Trend des Verteilungskoeffizienten mit zunehmender
Temperatur beobachtet auch Saravan et. al. [115] und begriindet dies mit einer Ausdehnung der
PEG-Molekiile bei hoheren Temperaturen und der damit verbundenen, reduziertne Interaktion
mit Proteinen. Diese beschreibt ebenfalls Di Nucci, Nerli und Pico6 [116]. Denkbar ist ebenfalls,
dass diese Vergroflerung der totalen Polymeroberfliche im Wassergitter bei hoheren Temperatu-
ren zu einem verstirkten Volumenausschlusseffekt fiihrt, welcher die maximale Phospholipase-

konzentration in der Oberphase reduziert.

Viele Fermentationsprozesse finden bei hoheren Temperaturen statt, da die maximale Wachs-
tumsgeschwindigkeit von z. B. Saccharomyces cerevisiae bei 30 °C, von Bacillus subtilis bei
37 °C und Escherichia coli bei 40 °C liegen [2]. Es erscheint daher sinnvoll, die Fermentations-
brithe vor der wissrigen Zweiphasen-Flotation auf 15 °C — 30 °C abzukiihlen, um so eine hohe

Aufkonzentrierung der Phospholipase in der Oberphase zu ermoglichen.
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Abbildung 4-5: Verteilungskoeffizienten der Phos- Abbildung 4-6: Verteilungskoeffizienten der Phos-

pholipase bei der Extraktion in Abhéngigkeit der Tem-
fir ein PEG 1000-Citrat-System  der
Konodenlédnge 45 % und Volumenverhiltnis von 0,1.

peratur

pholipase bei der Extraktion in Abhéngigkeit des pH-
Werts und der Anwesenheit additiver Salze fiir ein
PEG 1000-Citrat-System der Konodenlédnge 45 % und
Volumenverhéltnis von 0,1.
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Weitere wichtige Parameter fiir die Verteilung von Enzymen im wéssrigen Zweiphasen-System
sind der pH-Wert und die Anwesenheit additiver Salze. Der pH-Wert beeinflusst die Affinitét der
Enzyme zur Oberphase wihrend additive Salze die aussalzende Wirkung der Unterphase veran-
dern konnen. In Abbildung 4-6 sind die Verteilungskoeffizienten der Phospholipase wéhrend der
Extraktion ohne Zugabe weiterer Salze, sowie in Anwesenheit von Natriumchlorid, Natriumsulfat
und DiNatriumhydrogenphosphat in der Unterphase in Abhingigkeit des pH-Werts aufgetragen.
Bei einem pH-Wert von 6 liegen alle ermittelten Verteilungskoeffizienten eng zusammen und
betragen im gemeinsamen Mittel 23,5 (£1,4), was dem niedrigsten Wert im untersuchtem pH-
Bereich entspricht. Ohne Zugabe additiver Salze steigt der Verteilungskoeffizient bei zunehmen-
den pH-Wert bis zu einem Maximum von 32,6 (+0,6) bei pH = 9,5 an. Eine weitere Erhohung des
pH-Werts hat eine Abnahme des Verteilungskoeffizienten auf 30,2 (+0,6) bei pH = 10 zur Folge.
Ein dhnlicher Verlauf ist bei der Zugabe von Natriumsulfat zu beobachten, wobei hier der Ver-
teilungskoeffizient bei pH = 9,5 mit 36,5 (£1,9) deutlich erhoht ist. Die Zugabe von Di-Natrium-
hydrogenphosphat fiihrt im Vergleich zu dem System ohne Salzzugabe zu einer generellen
Steigerung des Verteilungskoeffizienten und einem maximalen Wert von 36,1 (+0,9) bei pH = 10.
Die Anwesenheit von Natriumchlorid hingegen reduziert den Verteilungskoeffizienten bei allen

pH-Werten und liegt im Bereich zwischen 22,3 (£2,0) und 27,0 (£0,6).

Ohne die Zugabe additiver Salze kann die unterschiedliche Verteilung der Phospholipase in Ab-
héngigkeit des pH-Werts auf die Affinitdt zur PEG-reichen Oberphase und der aussalzenden Wir-
kung des in der Unterphase hoch konzentrierten Citrats zuriickgefiihrt werden. Letztere hingt von
der Dissoziationsstufe der Citronenséure ab. Bei pH-Werten unterhalb von ca. 6,4 liegt diese zum
GrofBteil als zweiwertiges Anion vor [117]. Mit zunehmenden pH-Wert existiert vorwiegend die
dreiwertige, anionische Dissoziationsform — das Citrat. Die reduzierte aussalzende Wirkung der
zweiwertigen Anionen erkldrt die niedrigen Verteilungskoeffizienten aller Ansitze bei einem pH-
Wert von 6. Eine mdgliche Begriindung fiir den maximalen Verteilungskoeffizienten bei pH = 9,5
findet sich unter Beriicksichtigung der Oberflachenladung der Phospholipase. Fiir die von Strep-
tomyces violaceoruber A-2688 stammenden Phospholipasen A sind zwei isoelektrische Punkte
bei pH = 6,9 und pH = 8,6 bekannt [47]. Bei diesen pH-Werten ist die netto-Ladung der Enzym-
molekiile neutral, was zu reduzierten elektrostatischen Wechselwirkungen und dadurch bedingt
gesteigerten hydrophoben Wechselwirkungen zur polymerreichen Oberphase fiihrt. Die Affinitét

zu den PEG 1000-Molekiilen, welche ein leicht positives Dipol-Moment aufweisen, erhoht sich
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bei pH-Werten leicht oberhalb des isoelektrischen Punktes aufgrund der dort vorliegenden leicht
negativen Oberflichenladung der Enzyme zusétzlich [4]. Nimmt die negative Ladung der Phos-
pholipase bei noch hoheren pH-Werten weiter zu, tiberlagern die elektrostatischen Krifte die hyd-

rophoben Wechselwirkungen und der Verteilungskoeffizient nimmt wieder ab.

Eine mogliche Erklarung fiir die reduzierte Anreicherung der Phospholipase in der Oberphase bei
Zugabe von Natriumchlorid findet sich bei Betrachtung der Hofmeister-Reihe. Chloridionen sind
im Vergleich zur Carboxylgruppe des Citrats weniger kosmotroph und fiihren zu einer verstarkten
Hydratisierung der Phospholipase in der Unterphase und der Aussalzeffekt nimmt ab. Diese sta-
bilisierende Wirkung scheint den Einfluss des pH-Werts abzuschwichen, was sich in der geringen
Differenz zwischen minimalem und maximalem Verteilungskoeffizienten widerspiegelt. Trotz-
dem sind auch hier bei pH =7, 9 und 9,5, also in der Ndhe der isoelektrischen Punkte, vergleichs-
weise hohere Verteilungskoeffizienten zu beobachten. Sulfat- und Phosphationen befinden sich
in der Hofmeister-Reihe weiter ,,links* und erhdhen dadurch die aussalzende Wirkung der Unter-
phase. Dies resultiert in der Erhhung der Verteilungskoeffizienten im Schnitt um 8,8 % fiir die

Zugabe von Natriumsulfat und 9,5 % fiir die Zugabe von Di-Natriumhydrogenphosphat.

Die Anwesenheit von additiven Salzen in der Unterphase kann die Extraktion sowohl negativ,
wie im Falle von Natriumchlorid, als auch positiv wie bei der Anwesenheit von Phosphat oder
Sulfat beeinflussen. Da die untersuchten Salze oft Bestandteile von Fermentationsmedien sind,
gilt es, ihren Einfluss zu berticksichtigen. Eine vorsdtzliche Zugabe von Phosphaten oder Sulfaten
zur Unterphase zur Steigerung des Verteilungskoeffizienten muss unter dem Gesichtspunkt der
Umweltvertriglichkeit betrachtet werden, da fiir beide Salze oft nationale oder lokale Beschrén-
kungen in der Abwassereinleitung bestehen. Des Weiteren lésst sich ein ausgeprégter Einfluss
des pH-Werts auf die Anreicherung der Phospholipase in der Oberphase erkennen. Findet die
Extraktion bei einem pH-Wert von 9,5 statt, ist sowohl die aussalzende Wirkung der Unterphase,
als auch die Affinitdt der Phospholipase zur Oberphase erhoht. Beides ist wichtig fiir eine effizi-
ente Abtrennung wéhrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation. Jedoch muss fiir eine abschlie-
Bende Wahl des optimalen pH-Werts dessen Einfluss auf die Anlagerung der Enzymmolekiile an

die Blasenoberfliche untersucht werden.

Bei der Flotation im wéssrigen Zweiphasen-System héngt die erfolgreiche Aufreinigung im Ver-

gleich zur Extraktion neben einer hohen Affinitdt der Enzyme zur Oberphase auch von einem
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weiteren Faktor, der Anlagerung der Enzyme an die Gasblasen, ab. Hierfiir ist die Interaktion
zwischen der hydrophoben Gasblase und den Enzymen entscheidend, welche vom pH-Wert der

umgebenden Unterphase abhingt.

Fir aus den Extraktionsergebnissen abgeleitete, entscheidende pH-Werte sind die
Abscheidegrade der Flotation in Abbildung 4-7 iiber die Flotationszeit aufgetragen. Die
gestrichelten Linien zeigen die exponentiellen Fits (Gleichung (2.31)), welche den Verlauf der
durch Probennahmen bestimmten Messwerte verdeutlichen. Die maximalen Abscheidegrade
sowie die Flotationsratenkonstanten, welche aus den exponentiellen Fits resultieren, sind in
Abbildung 4-8 gezeigt. Zu Beginn der Flotation steigen die Abscheidegrade stark an. Nach 15 min
ergeben sich die hochsten Abscheidegrade fiir die Versuche bei pH = 7 mit 49,8 (+1,1) % und
pH=9,5 mit 47,5 (£5,7) %, wihrend die pH-Werte von 8 und 10 mit 32,4 (+4,3) % bzw.
38,8 (£2,8) % in deutlich niedrigeren Werten resultieren. Nach ca. 30 — 45 min ist ein deutliches
Abknicken in den Verldufen erkennbar und die Abscheidegrade veridndern sich nach 60 min
Flotationszeit nur geringfiigig. Die maximalen Abscheidegrade betragen im Mittel 70,2 (£1,5) %.
Ein deutlicherer Unterschied zwischen den pH-Werten ist in der Flotationsratenkonstante
sichtbar. Diese ist fiir pH = 7 mit 8,9 (+0,8)-10/min maximal und bei pH = 8 mit 4,5 (+0,2)-10

2/min minimal.
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Abbildung 4-7: Abscheidegrade der Phospholipase Abbildung 4-8: Die durch die exponentiellen Fits er-
wiahrend der Flotation im PEG 1000-Citrat-System in  mittelten maximalen Abscheidegrade und Flotationsra-
Abhéngigkeit des pH-Werts bei einer Konodenldnge tenkonstanten der in Abbildung 4-7 gezeigten Verldufe
von 45% und einem Volumenverhaltnis von 0,1. der Abscheidegrade fiir die Flotationen im wéssrigen

Zweiphasen-System bei unterschiedlichen pH-Werten.
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Die Flotationsversuche im wéssrigen Zweiphasen-System bei unterschiedlichen pH-Werten wei-
sen unterschiedliche Kinetiken bei dem Ubergang der Phospholipase von der Unter- in die Ober-
phase auf. Die schnellste Flotation erfolgt bei pH = 7 und pisoelektrischen Punkte (pH = 6,9 und
pH = 8,6 [47]). Bei den pH-Werten von 8 und 10 ist die Oberflache der Phospholipase geladen
und die daraus resultierende elektrostatische Abschirmung reduziert die Interaktion zu den hyd-
rophoben Gasblasen und damit auch die Flotationsratenkonstanten. Eine schnelle Flotation der
Enzyme ermdglicht bei geringer Flotationszeit bereits hohe Abscheidegrade zu erzielen. Fiir den
Aufreinigungsprozess ist dies von Vorteil, da sich so bei gleichbleibendem Durchsatz die Grof3e

der Flotationszelle reduziert.

Die Anwesenheit von additiven Salzen beeinflusst die Extraktion der Phospholipase positiv oder
negativ je nach Art des Salzes. Der pH-Wert der Unterphase verdndert sowohl die Affinitit der
Enzyme zur polymerreichen Oberphase wéhrend der Extraktion, als auch die Anlagerung an die
Gasblasen wihrend der Flotation. Um den Einfluss beider Schliisselparameter fiir die Flotation
im wissrigen Zweiphasen-System abschlieend beurteilen zu konnen, ist ein Vergleich der beiden

Aufreinigungsverfahren notig.

In Abbildung 4-9 sind die Verteilungskoeffizienten der Phospholipase wihrend der Extraktion
und Flotation bei verschiedenen pH-Werten gegeniibergestellt. Wie bereits zuvor beschrieben
zeigt der pH-Wert einen groB3en Einfluss auf die Verteilung der Phospholipase wihrend der Ex-
traktion. Bei einem pH-Wert von 9,5 ist hier der Verteilungskoeffizient am hochsten. Dies gilt
ebenfalls fiir die Flotation, jedoch liegt der Verteilungskoeffizient hier fiir einen pH-Wert von 7
unter Berlicksichtigung der Fehlerbalken in einem &hnlichen Bereich. Bei einem pH-Wert von
9,5 verstiarken die dreiwertigen Citrationen die aussalzende Wirkung der Unterphase und die Af-
finitdt der Phospholipase zur PEG-reichen Oberphase. Daraus resultiert der hochste Verteilungs-
koeffizient bei der Extraktion im untersuchten pH-Bereich. Durch die Nihe zu dem zweiten
isoelektrischen Punkt der Phospholipase findet eine erfolgreiche Anlagerung an die Gasblasen
statt und die Flotation ist beschleunigt. Die Wahl des pH-Wertes von 9,5 ist daher fiir die Auf-

konzentrierung der Phospholipase durch die ATPF zu bevorzugen.
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Abbildung 4-9: Verteilungskoeffizienten der Phos- Abbildung 4-10: Verteilungskoeffizienten der Phos-
pholipase bei der Extraktion und der Flotation in Ab- pholipase bei der Extraktion und der Flotation bei ei-
hingigkeit des pH-Werts fiir ein PEG 1000-Citrat- nem pH-Wert von 9,5 und der Anwesenheit additiver
System der Konodenldnge 45 % mit Volumenverhélt- fiir ein PEG 1000-Citrat-System der Konodenldnge
nis 0,1. 45 % mit Volumenverhéltnis 0,1.

Inwiefern die Anwesenheit von additiven Salzen die Flotation beeinflusst, zeigt sich im Vergleich
zu den Extraktionsergebnissen. In Abbildung 4-10 sind die Verteilungskoeffizienten der Flotation
und Extraktion bei einem pH-Wert von 9,5 bei der Zugabe verschiedener additiver Salze darge-
stellt. Wéhrend bei der Extraktion ein klar positiver Effekt durch Sulfat- und Phosphationen zu
beobachten ist und die Anwesenheit von Natriumchlorid den Verteilungskoeffizienten stark re-
duziert, weichen die bei der Flotation gemessenen Werte weniger stark voneinander ab. Im Mittel
betrdgt der Verteilungskoeffizient fiir die verschiedenen Flotationsversuche bei Zugabe von Sal-
zen 30,1 (£2,6) und liegt damit leicht unterhalb des Wertes von 31,7 (+2,2) der ohne Zugabe re-
sultiert. Die positive Wirkung von Sulfat- und Phosphationen tritt bei der Flotation nicht auf,
jedoch scheint der negative Effekt von Natriumchlorid abgeschwicht. Hier ist der Verteilungsko-

effizient bei der Flotation um 12,7 % hoher als bei der Extraktion.

Bei der Extraktion erfolgt der Stoffiibergang der Phospholipase von der Unter- in die Oberphase
aufgrund von Diffusion und es stellt sich das thermodynamische Gleichgewicht der Phospholipa-
sekonzentrationen zwischen den beiden Phasen ein. Dieses wird stark durch aus- oder einsalzende
Wirkungen von additiven Salzen beeinflusst. Bei der Flotation erfolgt der Massentransfer auf-
grund von Diffusion und durch aufsteigende Gasblasen [8]. Die geringe Auswirkung additiver
Salze auf die Verteilung der Phospholipase zwischen der Ober- und Unterphase ldsst darauf

schlieBen, dass die Flotation die Diffusion dabei dominiert.
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Zwar kann die Flotation durch die Zugabe von weiteren Salzen nicht beglinstigt werden, jedoch
verspricht die Anwesenheit von in der Biosuspension enthaltenen Mediensalzen die Aufkonzent-
rierung der Phospholipase nicht zu reduzieren. Insgesamt erscheint die Flotation im wissrigen
Zweiphasen-System damit robuster im Vergleich zur Extraktion, was insbesondere bei schwan-

kenden Zusammensetzungen der Biosuspension von Vorteil ist.

4.2.2 Einfluss von Medienbestandteilen

Fiir die Aufreinigung von Enzymen aus komplexen Biosuspensionen spielt neben der Zusammen-
setzung des wassrigen Zweiphasen-Systems die nach der Fermentation noch in der Fermentati-
onsbriihe enthaltenen Medienbestandteile und Mikroorganismen eine Rolle. Ziel ist moglichst nur
das Zielenzym in die Oberphase zu flotieren, um neben einer hohen Aufkonzentrierung auch eine
Trennung von den anderen Bestandteilen der Biosuspension zu erzielen. Um deren Einfluss auf
den Trenngrad der Phospholipase zu bestimmen, erfolgen Flotationsversuche mit der Zugabe von
verschiedenen Medienbestandteilen zur Modellsuspension (siche Abschnitt 3.1.3), welche aus-

schlieBlich Phospholipase enthilt.

In Abbildung 4-11 sind die Trenngrade der Phospholipase fiir verschiedene Flotationen, bei wel-
chen der Modellsuspension verschiedene Fermentationsmedien zugesetzt sind, mit dem Trenn-
gradverlauf fiir die reine Modellsuspension (griinde Kreise) verglichen. Der Trenngrad der nicht
verunreinigten Phospholipase steigt bei der Flotation der Modellsuspension im Vergleich am
schnellsten an und knickt nach 20 min bei einem Wert von 60,1 (+1,6) % ab, bevor er sich an-
schlieend langsam dem Endwert von 68,7 (£2,4) % nach 90 min anndhert. Fiir die Flotation bei
Zusatz des Komplexmediums steigt der Trenngrad der Phospholipase im Vergleich am langsams-
ten an und betrdgt nach 20 min 33,3 (+4,8) % und ist nach 90 min mit 36,6 (+2,7) % maximal.
Auch das Minimalmedium fiihrt zu einer deutlichen Reduzierung des Trenngrades mit
38,3 (£5,6) % nach 20 min und 60,2 (£3,9) % nach 90 min. Ist lediglich ein Restmedium der Mo-
dellsuspension zugesetzt, reduziert sich der Trenngrad vergleichsweise gering. Nach 20 min ist

ein Trenngrad von 52,8 (£5,2) % und nach 90 min von 64,6 (£6,5) % erreicht.
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Abbildung 4-11: Einfluss verschiedener Medien auf Abbildung 4-12: Einfluss komplexer Biosuspensionen
den Trenngrad der Phospholipase bei der Flotation im auf den Trenngrad der Phospholipase bei der Flotation
PEG 1000-Citrat-System bei der Konodenlinge von im PEG 1000-Citrat-System bei der Konodenlénge von
45 % und einem Volumenverhaltnis von 0,1. 45 % und einem Volumenverhaltnis von 0,1.

Die auf hydrophoben Wechselwirkungen begriindete Anlagerung von Stoffen an die Blasenober-
fliche findet nicht nur zwischen der Phospholipase und den Gasblasen, sondern auch zwischen
anderen langkettigen Kohlenwasserstoffverbindungen in der Unterphase und den Blasenoberfli-
chen statt. Lagern sich die Peptide und Aminosduren des im Komplexmedium enthaltenen Pep-
tons an die Gasblasen an, belegen sie freien Platz, an welchem sich sonst die Phospholipase
anlagern konnte. Dadurch flotiert weniger Phospholipase pro Zeit, was in dem langsameren An-
stieg des Trenngrades resultiert. Der um iiber 30 %-Punkte reduzierte Trenngrad am Ende der
Flotation begriindet sich in der Konkurrenz, um das freie Volumen in der Oberphase zwischen

der Phospholipase und den flotierten Peptiden und Aminosauren.

Das Minimalmedium enthilt neben den beiden Salzen Natriumchlorid und Kaliumhydrogenphos-
phat auch Glucose als Kohlenstoffquelle. Das kurzkettige Zuckermolekiil ist in Wasser gut 16slich
(tiber 500 g/L bei 25 °C [118]) und bildet im Schnitt 10,6 Wasserstoftbriicken zu den umgeben-
den Wassermolekiilen aus [119]. Dieses hydrophile Verhalten fiihrt dazu, dass Glucose sich in
wissrigen Zweiphasen-System aus PEG und Citrat zu einem Grofteil in der Unterphase anrei-
chert [120] und ldsst eine Interaktion mit den hydrophoben Gasblasen unwahrscheinlich erschei-
nen. Der langsamere Anstieg des Phospholipase-Trenngrades bei zugesetztem Minimalmedium
ist deshalb nicht auf eine Konkurrenz auf freie Stellen auf der Blasenoberflache zuriickzufiihren.

Vielmehr scheint es wahrscheinlich, dass die Glucose auch Wasserstoffbindungen zur Phospholi-
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pase ausbildet, welche die hydrophoben Wechselwirkungen dieser zu den Blasenoberflachen re-
duzieren. Trotzdem findet eine Flotation der Phospholipase statt. Der Trenngrad nach 90 min liegt
jedoch um ca. 8 % unterhalb der Referenz der Modellsuspension. Ursache hierfiir ist vermutlich
die zusitzliche Anwesenheit von Natriumchlorid, dessen hemmende Wirkung auf die Aufkon-

zentrierung der Phospholipase in der Oberphase bereits in Abschnitt 4.2.1 beschrieben ist.

Bei Zugabe des Restmediums zur Modellsuspension betrdgt die Konzentration der Glucose und
additiven Salze 10 % im Vergleich zur Zugabe des Minimalmediums. Dies hat eine deutliche
Abschwichung der zuvor beschriebenen Effekte zur Folge, sodass der Trenngrad der Phospholi-
pase wihrend der Flotation schnell ansteigt und nach 90 min lediglich um ca. 4 % niedriger als

die Referenz ohne Medienzugabe ist.

Komplexe Kohlenstoffquellen wie die im Komplexmedium enthaltenen Peptide und Aminoséu-
ren reduzieren die Flotationsgeschwindigkeit und die Aufkonzentierung der Phospholipase wih-
rend der wissrigen Zweiphasen-Flotation. Auch einfache Zucker wie Glucose hemmen die
Aufreinigung, sofern diese in hoher Konzentration vorhanden sind. Fiir eine erfolgreiche Abtren-
nung der Phospholipase aus einer Fermentationsbriihe ist es daher wichtig, dass die Kohlenstoff-
quellen am Ende der Fermentation durch die Mikroorganismen moglichst aufgebraucht sind. Dies
steigert nicht nur die Effizienz des Fermentationsprozesses, sondern auch der nachfolgenden Auf-

reinigung der Enzyme im wéssrigen Zweiphasen-System.

Bei der Gewinnung von Enzymen durch technische Enzyme liegt das Zielenzym in einer kom-
plexen Biosuspension vor. Neben den Mikroorganismen sind auch Medienbestandteilen, die wéh-
rend des mikrobiellen Wachstums und der Enzymexpression nicht vollstdndig verbraucht wurden,
Teil der Fermentationsbriihe. Da die Begasung von aeroben Organismen oft zu Schaumbildung
fiihrt, kann der Zusatz von Antischaummittel, meist auf Basis von Silikonverbindungen, unab-
dingbar sein, um ein Verstopfen der Peripherie des Bioreaktors zu vermeiden [2]. Um den Ein-
fluss dieser moglichen Bestandteile von Fermentationsbrithen auf die wissrige Zweiphasen-

Flotation zu untersuchen wird die Komplexitit der Modellsuspension systematisch erhoht.

Der Verlauf des Trenngrads der Phospholipase bei Anwesenheit von Mikroorganismen,
Antischaummittel, sowie innerhalb einer komplexen Biosuspension bestehend aus den beiden

zuvor genannten Kontaminaten kombiniert mit einem 10 %-igen Komplexmedium sind in
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Abbildung 4-11 iber die Flotationszeit dargestellt. Im Vergleich zur Flotation der
Modellsuspension die nur Phospholipase enthilt, steigen die Trenngrade der Phospholipase bei
Zusatz der verschiedenen Kontaminaten dhnlich schnell an. Nach 20 min Flotationszeit betragt
die maximale Differenz 4,5 %-Punkte zur Flotation mit zugesetztem Antischaummittel. Am Ende
der Flotation ist der geringste Trenngrad von 52,8 (+£1,9) % bei der Flotation mit der
Biosuspension zu verzeichnen, der damit 15,9 %-Punkte niedriger ist als bei der Flotation mit der
Modellsuspension. Antischaummittel fiihrt insgesamt zu einer geringeren Reduktion des
Trenngrades um 6,7 %-Punkte nach 90 min. Bei der Flotation in Anwesenheit von
Mikroorganismen ist der finale Trenngrad um 3,4 %-Punkte reduziert, jedoch tiberlappen sich die

Fehlerbereiche mit den Versuchen der Modellsuspension.

Das Antischaummittel auf Silkonbasis ist amphiphil und lagert sich an den Grenzflichen zwi-
schen hydrophoben Gasen und wéssrigen Fliissigkeiten an. Daher ist es wahrscheinlich, dass das
Antischaummittel sich an die Gasblasen anlagert und ebenfalls in die Oberphase flotiert wird. Die
Antischaummolekiile treten mit der Phospholipase in Konkurrenz, um freie Stellen an der Bla-
senoberfliche, was zu dem etwas langsameren Anstieg im Trenngradverlauf fiihrt. Dies ist bei
der Flotation in Anwesenheit von Mikroorganismen nicht zu beobachten. Es ist also davon aus-
zugehen, dass die Mikroorganismen sich nicht an die Blasen anlagern und in die Oberphase flo-
tiert werden. Wéhrend den Versuchen konnte auBerdem keine Triibung aufgrund von
Mikroorganismenzellen in der Oberphase beobachtet werden, was die Vermutung stiitzt, dass
diese in der Unterphase verbleiben. Da weder die Mikroorganismen, noch das Antischaummittel
zu einer signifikanten Reduktion des finalen Trenngrades der Phospholipase fiihren, kann der
deutliche Unterschied bei der Flotation mit der Biosuspension auf das darin enthaltende, 10 %-
ige Komplexmedium zuriickgefiihrt werden. Der bereits zuvor beschriebene negative Effekt der
Peptide und Aminosduren des Komplexmediums auf den Trenngrad (Vergleich Abbildung 4-11)

ist auch bei der geringeren Konzentration zu beobachten, jedoch in geringerem Mafe.

Die stufenweise Erhohung der Komplexitit der Modellsuspension zeigt den Einfluss verschiede-
ner moglicher Bestandteile von Fermentationsbrithen. Mikroorganismen, welche nicht zur Flota-
tion neigen, storen die Abtrennung der Phospholipase nicht. Auch die Anwesenheit von oft
benétigtem Antischaummittel reduziert den Trenngrad der Phospholipase nur gering. Hier zeigt
die wissrige Zweiphasen-Flotation deutliche Vorteile gegeniiber herkdmmlichen Flotationsver-

fahren. Bei diesen ist die Ausbildung eines produktkonzentrierenden Schaumes elementar, was
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jedoch durch Antischaummittel verhindert wird. Ist Antischaummittelzugabe wihrend des Fer-
mentationsprozesses notwendig, ist die Schaumfraktionierung von Proteinen aus Fermentations-
briihen meist nicht moglich, oder bedarf den Zusatz von Schdumern nach der Fermentation [121].
Makromolekulare Kohlenwasserstoffverbindungen wie Aminosduren und Peptide haben negative
Auswirkungen auf den Trenngrad wéhrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation. Daher sollte der
Fermentationsprozess so ausgelegt sein, dass diese Medienbestandteile am Ende der Fermentation

moglichst aufgebraucht sind und nur noch in geringer Konzentration vorliegen.

4.2.3 Einfluss der Gasart auf die Enzymaktivitit

Technische Enzyme sind Biokatalysatoren, die chemische oder biologische Stoffe abbauen oder
deren Eigenschaften in industriellen Prozessen, Lebensmitteln oder Kosmetika verandern konnen.
Die Enzymaktivitdt beschreibt wieviel Substrat pro Zeit umgesetzt oder Produkt gebildet wird
und ist damit ein MaB fiir die katalytische Fahigkeit von Enzymen. Eine Schadigung der Enzyme
wihrend der Herstellung und Aufbereitung dieser ist zu verhindern, um eine verminderte Qualitét
der gewonnenen Enzyme zu vermeiden. Der in der Luft enthaltene Sauerstoff kann dazu fiihren,

dass Aminosduren von Enzymen oxidieren und dadurch die Enzymaktivitét herabgesetzt wird.

In Abbildung 4-13 sind die Phospholipaseaktivititen in der Unter- bzw. Oberphase wihrend der
Flotation mit Luft iiber die Flotationszeit aufgetragen. Die Aktivitét in der Oberphase steigt zu
Beginn der Flotation stark an und betragt nach 45 min den Hochstwert von 14,5 (+0,6) pmol/min.
Analog nimmt die Aktivitdit der Phospholipase in der Unterphase von anfénglich
3,3 (£1,1) pmol/min auf 0,72 (£0,20) umol/min ab. Im folgenden Verlauf nimmt die Aktivitit in
der Unterphase kontinuierlich ab und betrégt nach 120 min Flotationszeit 0,20 (£0,20) pmol/min.
Nach Minute 45 steigt die Aktivitdt in der Oberphase jedoch nicht weiter an, sondern nimmt

ebenfalls ab, bis sie den Wert von 11,9 (£1,2) pmol/min nach 120 min Flotationszeit erreicht.

Der Aktivitdtsverlauf in der Unterphase entspricht den bisherigen Erkenntnissen zum Stoffiiber-
gang wihrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation. Der steile Anstieg des Abscheidegrades der
Phospholipase (Vergleich Abbildung 4-7) impliziert eine schnelle Konzentrationsabnahme in der
Unterphase und erklirt die hier beobachteten groBen Anderungen der Enzymaktivitit wihrend
den ersten 45 min. Im weiteren Verlauf néhert sich der Abscheidegrad seinem Gleichgewichts-

wert an, und es ist nur eine geringe Aktivititsdnderung in der Unterphase zu sehen.
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Abbildung 4-13: Aktivitit der Phospholipase in der Abbildung 4-14: Aktivitdt der Phospholipase in der
Unterphase und Oberphase wahrend der wissrigen Oberphase wihrend der wissrigen Zweiphasen-Flota-
Zweiphasen-Flotation bei der Begasung mit Luft. tion bei der Begasung mit Luft und Stickstoff.

Die Aktivitét in der Oberphase nimmt nach zunichst steilem Anstieg zu Beginn jedoch nicht wie
zu erwarten auch nach Minute 45 weiter zu, sondern leicht ab und betrigt nach 120 min nur noch
ca. 82 % des maximalen Wertes. Der Riickgang der Phospholipaseaktivitit mit zunehmender Flo-
tationszeit lasst eine Schadigung der Enzyme durch den in der Luft enthaltenen Sauerstoff ver-

muten.

Flotationsversuche mit Stickstoff dienen der Uberpriifung des moglicherweise schidlichen Ein-
flusses von Luftsauerstoff auf die Phospholipaseaktivitit. In Abbildung 4-14 sind die Aktivititen
in der Oberphase bei der Begasung mit Luft bzw. Stickstoffe im Vergleich dargestellt. Bis zu
einer Flotationszeit von 45 min ist kein signifikanter Unterschied der ermittelten Aktivitéten fiir
die verschiedenen Gase festzustellen. Die zuvor beschriebene anschlieBende Abnahme der Akti-
vitdt bei der Flotation mit Luft ist bei der Verwendung von Stickstoff in diesem Maf3e nicht zu
beobachten. Die Aktivitdt der Phospholipase betrdgt nach 45 min 16,6 (£1,5) pmol/min und nach
120 min 15,2 (+1,7) pumol/min.

Die Verwendung von Stickstoff statt Luft fiir die Begasung wihrend der wéssrigen Zweiphasen-
Flotation verhindert eine Aktivititsabnahme der Phospholipase in der Oberphase bei lingerer Flo-
tationszeit. Dies bestétigt die zuvor aufgestellte Vermutung, dass der Luftsauerstoff die Phos-
pholipase schéddigt und so zu einer Aktivititsabnahme fiihrt. Jedoch scheint der negative Einfluss

nicht sehr stark zu sein, sodass der Effekt erst nach 45 min sichtbar ist.
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Die Wirkung des Gases auf die Enzymaktivitét ist bei der wéssrigen Zweiphasen-Flotation von
Enzymen zu beachten. Der in der Luft enthaltene Sauerstoff kann eine Abnahme der Enzymakti-
vitdt und damit der Qualitdt des Enzymproduktes zur Folge haben. Im Falle der Phospholipase
kann ein negativer Einfluss bei der Begasung mit Luft verhindert werden, indem eine kurze Flo-
tationszeit gewahlt wird. Ist trotzdem ein hoher Abscheidegrad gewihrleistet, spart die Begasung

mit Luft aus der Umgebung statt gekauftem oder erzeugtem Stickstoff Kosten ein.

4.3 Schlussfolgerungen

Die wissrige Zweiphasen-Flotation ermoglicht es technische Enzyme direkt aus einer Fermenta-
tionsbriihe aufzureinigen. Die Grundlage fiir einen effizienten Prozess sind geeignete phasenbil-
denden Komponenten die das wéssrige Zweiphasen-System ausbilden. Durch einfache
Extraktionsversuche konnen diese und andere Schliisselparameter wie die Temperatur, der pH-
Wert, die Konodenlédnge und das Volumenverhéltnis, sowie der Einfluss von Medienbestandtei-
len und des Flotationsgases charakterisiert werden. Dadurch kann mit geringem experimentellem
Aufwand ein Zweiphasen-System definiert werden, dass sich fiir die Abtrennung des Zielenzyms
aus groflen Mengen an Fermentationsbriihe und Aufkonzentrierung in einem geringen Oberpha-

senvolumen eignet.

Mit Blick auf die groBen Mengen an phasenbildenden Komponenten die fiir die Ausbildung des
wissrigen Zweiphasen-Systems notwendig sind, empfiehlt sich das kostengiinstige Polymer PEG
als Hauptbestandteil der Oberphase. Zusammen mit verschiedenen Salzen kann PEG ein Zwei-
phasen-System ausbilden und ist zudem in verschiedenen Molekulargewichten erhéltlich. Die
Wahl eines biologisch abbaubaren Salzes, wie z. B. das kostengiinstige Citrat, bedingt kein auf-

wendiges Recyceln der volumetrisch groBBen Unterphase.

Die Extraktionsversuche der Phospholipase zeigen, dass mit einem PEG 1000-Citrat-System bei
einer Konodenldnge von 45 % und einem Volumenverhéltnis von 0,1 hohe Abscheidegrad mog-
lich sind. Sowohl bei der Extraktion als auch bei der Flotation ist der pH-Wert besonders wichtig
fiir den Trennerfolg. Bei einem pH-Wert von 9,5 zeigt die Phospholipase sowohl eine hohe Affi-
nitdt zur Oberphase, als auch eine hohe Flotationsratenkonstante, was zu einem hohen Abschei-

degrad (70,2 (+1,5) %) und einem schnellen Stoffiibergang fiihrt.
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Die Temperatur zeigt einen geringen Einfluss auf den Abscheidegrad der Phospholipase, sofern
diese zwischen 15 °C — 30 °C liegt. Die Anwesenheit additiver Salze beeinflusst die Extraktion
starker als die Flotation, sodass Mediensalze die Aufreinigung der Phospholipase aus Fermenta-

tionsbrithen durch die wissrige Zweiphasen-Flotation nicht maf3geblich storen.

Eine hohe Konzentration an langkettigen Kohlenwasserstoffverbindungen wie Peptide und Ami-
nosduren treten in Konkurrenz mit der Phospholipase bei der Anlagerung an die Blasenoberfla-
che. Dadurch kann sowohl die Flotationsgeschwindigkeit, als auch der maximale Abscheidegrad
bei hohen Konzentrationen reduziert sein. Liegt jedoch nach der Fermentation nur noch eine Rest-
konzentration (unter 10 %) der Fermentationsmedien vor, ist nur eine geringe Beeintrichtigung
zu erwarten. Gleiches gilt fiir die Anwesenheit von Antischaummittel und Mikroorganismen, so-
dass eine direkte Abtrennung und Aufkonzentrierung der Phospholipase aus komplexen Biosus-

pensionen mdglich ist.

Eine moglichst geringe Flotationszeit (maximal 45 min) bei der Begasung mit Luft vermeidet
eine mit einem Aktivititsverlust einhergehende Schidigung der Phospholipase. Sind ldngere Ver-
weilzeiten erforderlich, verhindert der Einsatz von Stickstoff als Flotationsgas eine Aktivitétsab-

nahme.
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Kapitel 5

Implementierung des Gasblaseneintrags?

5.1 Gaseintrag in ein wassriges Zweiphasen-System

Das wissrige Zweiphasen-System stellt besondere Herausforderungen an den Gaseintrag wéh-
rend der Flotation. Viele der bei traditionellen Flotationsprozessen etablierten Techniken zur Er-
zeugung von Gasblasen in einer Fliissigkeit sind bei der wiassrigen Zweiphasen-Flotation nicht
moglich. Die Druckentspannungsflotation beispielsweise beruht auf der héheren Loslichkeit von
Gasen bei hohem Druck und der Freisetzung dieser nach Dekompression. Jedoch verringern ge-
16ste Salze die Gasloslichkeit einer Fliissigkeit drastisch. In Meerwasser mit einer totalen Salz-
konzentration von 3,5 % (w/w) ldsst sich im Vergleich zu SiiBwasser bereits ca. 20 % weniger
Sauerstoff 16sen bei einem Druck von 1 atm [86]. Die Druckentspannungsflotation kommt daher
fiir den Gasblaseneintrag in der Unterphase mit einer Salzkonzentration von iiber 25 % (w/w)

nicht in Frage.

Ein Gaseintrag iiber Impeller wie bei mechanischen Flotationszellen ist bei der ATPF nicht mog-
lich, da der hohe Turbulenzeintrag die Unter- und Oberphase vollstindig verwirbeln wiirde. In
pneumatischen Flotationszellen wird {iber eine Zweistoff-Diise Gas angesaugt und in einer Fliis-
sigkeit dispergiert. Dies setzt hohe Stromungsgeschwindigkeiten voraus, die sich negativ auf
scherempfindliche Mikroorganismen auswirken. Ein daraus resultierender Zellaufschluss setzt
die Zellbestandteile in die Unterphase frei, was zu einer erh6hten Konzentration an Aminoséuren
und Peptiden fiihrt. Deren nachteiliger Einfluss auf die Abtrennung und Aufkonzentrierung von

Enzymen durch die wissrige Zweiphasen-Flotation ist in 4.2.2 beschrieben.

2 Teilinhalte dieses Abschnitts wurden in Chemical Engineering Science verdffentlicht und angepasst [83]. Jakob, L.; Singer, J.;
Nirschl, H. Importance of Gas Input in Aqueous Two-Phase Flotation (ATPF). Chem. Eng. Sci. 2021, 233, 116391,
doi:10.1016/j.ces.2020.116391.
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Fiir den Gaseintrag wéhrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation ist die Begasung mit Spargern
oder Fritten, bei welchen die Gasblasen direkt in der Unterphase an der Oberflidche der pordsen
Medien entstehen, am geeignetsten [8]. Um einen addquaten Gasblaseneintrag zu erzielen, kon-
nen unterschiedliche pordose Medien zum Einsatz kommen. Wie sich diese, sowie die Salzkon-
zentration in der Unterphase und der Gasvolumenstrom auf die Blasengréfenverteilung

auswirken, ist in den folgenden Unterkapiteln beschrieben.

5.1.1 Erzeugen von Gasblasen mit porosen Medien

Pordse Medien weisen je nach Art verschiedene Oberflicheneigenschaften und —Geometrien auf.
Diese fiithren bei gleicher nomineller Porengréf3e zu unterschiedlichen Blasengrofenverteilungen.
Der Gasblaseneintrag in das PEG 1000-Citrat-System ist fiir drei verschiedene Begasungsmedien
mit einer PorengroBe von 10 um untersucht: ein Metallgewebe mit komplexer, dreidimensionaler
Koperbindung, ein Lochsieb mit definierten kreisformigen Lochern, sowie eine gesinterte Glas-

membran mit rauer Oberflache (siehe Abbildung 3-1).

In Abbildung 5-1 sind die anzahlbezogenen Summen- (Q,) und Dichteverteilungen (q,) der in
der Unterphase enstehenden Gasblasen bei der Begasung mit 10 ccm Luft gezeigt. Die charakte-
ristischen Blasendurchmesser sind in Tabelle 5.1 aufgelistet. Die im Vergleich groBten Blasen
resultieren bei der Begasung mit dem Metallgewebe. Hier betragt der Sauterdurchmesser (d3 ;)
685 um. MittelgroB3e Blasen werden bei der Begasung mit dem Lochsieb (d3, = 381 pm) und
vergleichsweise kleine Blasen bei der Begasung mit der Glasmembran (d3, = 309 pm) in die
Unterphase eingebracht. Dariiber hinaus ist die BlasengroBenverteilung bei der Begasung mit dem
Metallgewebe vergleichsweise breit, 80 % der Blasen weisen einen Durchmesser zwischen
373 um und 795 um auf. Bei der Begasung mit dem Lochsieb liegt diese Spanne zwischen

157 pm — 424 pm und fiir die Glasmembran zwischen 125 pm — 304 pm.
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Abbildung 5-1: BlasengroBenverteilungen der Gasblasen erzeugt durch ein Metallgewebe (links), Lochsieb (Mitte)
und eine Glasmembran (rechts) bei der Begasung mit 10 ccm Luft in das PEG 1000-Citrat-System.

Tabelle 5.1: Charakteristische Durchmesser der Gasblasen fiir die Begasung mit verschiedenen porésen Medien mit
10 ccm Luft in der Unterphase des PEG 1000-Citrat-Systems.

Poroses di0,0 ds0,0 doyo,0 ds;
Medium in pm in pm in pm in pm
Metallgewebe 373 561 795 685
Lochsieb 157 212 424 381
Glasmembran 125 186 304 309

In Anbetracht der Tatsache, dass alle drei porosen Medien die gleiche nominelle Porengrof3e von
etwa 10 pm haben, sind nach Gleichung (2.18) dhnliche BlasengroBenverteilungen zu erwarten,
da die stofflichen Einflussfaktoren unverindert bleiben. Betrachtet man jedoch die Blasenbildung
an der Oberfldche einer Pore, so ist zu beobachten, dass diese an der duleren Porengeometrie
anwachsen. Diese zeigt nur bei den definierten Lochern des Lochsiebs eine kreisrunde Form,
deren Durchmesser der nominellen Porengrofe entspricht. Wihrend die Glasmembran aufgrund
des Sinterprozesses eine undefinierte Porenstruktur aufweist, erscheint die dulere Oberflache des
Metallgewebes mit kontinuierlicher Porenstruktur, aber grofleren Abstdnden zwischen den ein-
zelnen Dréhten als die nominelle Porengrof3e in der Mitte des Gewebes (siehe Abbildung 3-1),

was die grofleren Gasblasen erklért.

Die BlasengroBenanalysen legen nahe, dass die resultierende Blasengrofe nicht auf die nominale
PorengroBe des pordsen Mediums zuriickgefiihrt werden kann, wenn diese nicht mit der dulleren

Porenstruktur iibereinstimmt. Trotzdem ist es moglich durch Testen verschiedener pordser



5.1 Gaseintrag in ein wdssriges Zweiphasen-System 72

Medien ein geeignetes Begasungsmedium fiir Begasung im wissrigen Zweiphasen-System
auszuwéhlen, welches einen hohen Anteil an Gasblasen im bevorzugten BlasengrofSenfenster

entspricht (siche Abschnitt 5.2.1).

5.1.2 Einfluss der Salzkonzentration und der Begasungsrate auf die
Blasengrofie

Neben dem Begasungsmedium beeinflusst die umgebende Fliissigkeit die Bildung von Gasbla-
sen. Da in der Unterphase eine hohe Salzkonzentration herrscht, ist es wichtig den Einfluss der

Citratkonzentration auf die Blasengrof3e zu charakterisieren.

In Abbildung 5-2 sind die resultierenden Sauterdurchmesser bei der Begasung mit 10 ccm Luft
in Abhéngigkeit der Citratkonzentration fiir die drei verschiedenen Begasungsmedien aufgetra-
gen. Bei der Begasung mit dem Metallgewebe in reinem Wasser (0 % (w/w) Citrat) entstehen
sehr grofle Gasblasen mit einem Sauterdurchmesser von 1572 um. Mit steigender Citratkonzent-
ration nehmen die Blasengroen kontinuierlich ab. Findet die Begasung in der Unterphase statt
(rot gefiillter Datenpunkt), betréigt der Sauterdurchmesser (d3, = 685 um) nur noch 44 % des
anfanglichen Werts. Auch bei der Begasung mit dem Lochsieb wird in reinem Wasser der hochste
Sauterdurchmesser von 944 pm ermittelt. Gleiches gilt fiir die Begasung mit der Glasmembran
(d3 = 722 pm). Im Unterschied zur Begasung mit dem Metallgewebe fiihrt fiir die anderen bei-
den Begasungsmedien schon eine geringe Citratkonzentration von 1 % (w/w) zu einer starken
reduzieren des Sauterdurchmesser auf 398 pm im Falle der Glasmembran und 431 pm bei der
Begasung mit dem Lochsieb. Die minimalen Sauterdurchmesser resultieren ebenfalls bei der Be-
gasung in der Unterphase (rote Datenpunkte). Bei der Begasung mit der Glasmembran betrigt der
Sauterdurchmesser (d3, = 309 um) nur noch 43 % und beim Gaseintrag iiber das Lochsieb

(d3, = 381 pm) 40 % im Vergleich zu reinem Wasser.

Mit zunehmender Citratkonzentration erhdht sich die Dichte und die Grenzflichenspannung in
der Unterphase eines PEG-Citrat-Systems [78]. Beide Stoffparameter verdndern die resultierende
BlasengroBe [90]. Bezicht man die Werte fiir Wasser [122] (pf’o" = 1000,8 kg m~3; 03%° =
72,74 mN m~') und die gemessen Werte fiir die Unterphase (p33 = 1192 kg m=3; ¢3¢ =
56,64 mN m™1) in Gleichung (2.18) mit ein, so ergibt sich, dass bei sonst unverinderten Parame-

tern, die Blasengrdofe in der Unterphase 86,8 % der Blasengrofe in reinem Wasser entsprechen
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misste. Im Mittel iiber die drei Begasungsmedien betrdgt der Sauterdurchmesser fiir die Bega-
sung in der Unterphase jedoch lediglich 42 % im Vergleich zu Wasser. Die hauptsidchliche Ab-
nahme der Blasengrof3e ist daher vermutlich auf eine Koaleszenzhemmung in Anwesenheit von

Citrat zurickzufiihren.

Eine Koaleszenz hemmende Wirkung aufgrund einer Reduktion der Reichweite hydrophober An-
ziehungskrifte zwischen den Gasblasen ist fiir zahlreiche Salze wie Natriumchlorid, Ammonium-
nitrat und Acetat bekannt [96,97]. Wéhrend der Begasung mit dem Lochsieb und der
Glasmembran dndert sich ab einer Citratkonzentration von 1 % (w/w) der Sauterdurchmesser nur
noch geringfiigig. Firouzi, Howes, und Nguyen [94] bezeichnen die Konzentration, ab welcher
eine weitere Salzzugabe zu keiner signifikanten Reduktion des Sauterdurchmessers fiihrt, als
Ubergangs- oder kritische Salzkonzentration. Die kritische Citratkonzentration liegt daher ver-
mutlich im Bereich von 1 % (w/w), was einer molaren Konzentration von 0,05 mol/L entspricht,
und nahe an der kritischen Kaliumhydroxidkonzentration von 0,053 mol/L [97] liegt. Die stetige
Abnahme des Sauterdurchmessers mit steigender Citratkonzentration wéhrend der Begasung mit
dem Metallgewebe spricht zundchst gegen die kritische Citratkonzenztration von 1 % (w/w).
Durch die gewebte Geometrie sind die Poren des Metallgewebes grof3er als die nominelle Poren-
grole von 10 um und gréBer im Vergleich zu denen der Glasmembran und des Lochsiebs.
Dadurch resultiert bei gleichem Luftvolumenstrom (10 ccm) eine geringere Durchstromungsge-
schwindigkeit an der Pore. Im Vergleich fiihren hohere Gasgeschwindigkeiten zu einer Reduktion
der kritischen Salzkonzentration [94,95], wodurch eine hohere kritische Citratkonzentration bei
der Begasung mit dem Metallgewebe im Vergleich zu den anderen beiden Begasungsmedien zu

erwarten ist. Im untersuchten Konzentrationsbereichs des Citrats ist dies jedoch nicht feststellbar.

Die hohe Citratkonzentration in der Unterphase reduziert den Sauterdurchmesser im Schnitt um
58 % bei der Begasung mit den drei verschiedenen pordsen Medien. Die Abnahme der Blasen-
grofe ist hauptsédchlich auf eine Koaleszenzhemmung des Citrats zurlickzufiihren. Fiir die wéss-
rige Zweiphasen-Flotation ist dies von Vorteil, da kleinere Gasblasen einen hoheren spezifischen
Gasgrenzflacheneintrag (siehe Gleichung (2.32)) gewihrleisten. Dadurch sind bei gleicher Bega-
sungsrate mehr Enzyme flotierbar, sofern die Blasengrofe iiber der minimal geforderten Grof3e

fiir einen Phasendurchtritt in der Oberphase liegt (siche Abschnitt 5.1.2).
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Abbildung 5-2: Sauterdurchmesser der Gasblasen in Abbildung 5-3: Sauterdurchmesser der Gasblasen in
Abhingigkeit der Citratkonzentration, erzeugt bei der Abhédngigkeit des Luft-Volumenstroms, erzeugt durch
Begasung mit 10 ccm Luft durch verschiedene pordse  verschiedene pordse Medien in der Unterphase.
Medien.

Neben dem pordsen Medium und der Salzkonzentration wird die resultierende Blasengrof3e auch
durch die Begasungsrate beeinflusst. In Abbildung 5-3 sind die Sauterdurchmesser der Gasblasen,
die bei der Begasung mit dem Metallgewebe, dem Lochsieb und der Glasmembran in der Unter-
phase entstehen, in Abhéngigkeit des Luftvolumenstroms aufgetragen. Die rot gefiillten Daten-
punkte entsprechen denen aus Abbildung 5-1 bei einer Begasung mit 10 ccm Luft in der
Unterphase. Die kleinsten Sauterdurchmesser resultieren bei allen drei Begasungsmedien bei dem
geringsten eingestellten Volumenstrom von 5 ccm. Dabei betridgt der Sauterdurchmesser fiir die
Glasmembran 281 pum, fiir das Lochsieb 342 pm und fiir das Metallgewebe 658 pm. Bei der Be-
gasung mit dem Lochsieb und der Glasmembran ist bis zu einem Luftvolumenstrom von 50 ccm
ein stetiger Anstieg des Sauterdurchmessers auf 556 pum bzw. 445 um zu verzeichnen. Die
Hochstwerte resultieren aus einer Begasung mit 150 ccm in den Sauterdurchmessern von 642 pm
(Lochsieb) bzw. 536 um (Glasmembran). Wiahrend dem Gaseintrag mit dem Metallgewebe steigt
der Sauterdurchmeser ebenfalls mit zunehmenden Volumenstrom stetig an, bis er bei 70 ccm ei-
nen Wert von 1045 pm annimmt. Bei 100 ccm erreicht der Sauterdurchmesser hier den geringfii-

gig héheren Maximalwert von 1051 pm.

Eine Erhohung des Gasvolumenstroms bei der Begasung mit pordsen Medien hat zur Folge, dass
pro Zeit mehr Gas wihrend des Blasenwachstums in die Gasblase gelangt, bevor diese sich von
der Porenoberfldche ablosen konnen [90,123]. Dieser Zusammenhang scheint jedoch nicht fiir

den gesamten untersuchten Bereich giiltig, sodass ab 50 ccm bei der Begasung mit dem Lochsieb



5.2 Auswirkung des Gaseintrags auf die wdssrige Zweiphasen-Flotation 75

und der Glasmembran bzw. 70 cmm bei der Begasung mit dem Metallgewebe kein signifikantes
weiteres Blasenwachstum stattfindet. Bei diesen Volumenstromen sind die Sauterdurchmesser
1,5-mal so groB3 wie bei einer Begasung mit 10 ccm. Dies kann nicht auf die Unabhéngigkeit des
Ablosedurchmessers beim Strahlgasen zuriickgefiihrt werden, da fiir die untersuchten Volumen-
strome die maximalen Weberzahlen (Gleichung (2.20)) in der GroBenordnung 107 liegen und

damit deutlich kleiner als der Grenzwert von 2 sind (siche Abschnitt 2.3.1).

Die Wahl eines geeigneten Gasvolumenstroms ist entscheidend fiir die Flotation, da er nicht nur
die Blasengrofie sondern wie diese ebenfalls den spezifischen Gasgrenzflacheneintrag beeinflusst
(sieche Gleichung (2.32)). Eine Steigerung des Volumenstroms von 10 ccm auf 50 ccm bei der
Begasung mit dem Lochsieb und der Glasmembran bzw. von 10 ccm auf 70 ccm bei der Bega-
sung mit dem Metallgewebe erhoht den spezifischen Gasgrenzflicheneintrag um den Faktor 5
bzw. 7, wihrend lediglich eine Reduktion um den Faktor 1,5 aufgrund der gesteigerten Sauter-
durchmesser resultiert. Damit {iberwiegt der positive Effekt durch hohere Gasvolumenstrome,
sofern dadurch das wissrige Zweiphasen-System stabil bleibt (sieche Abschnitt 5.1.2). Durch Er-
hohung des Gasvolumenstroms wéhrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation kann die Flotati-
onsrate und der Abscheidegrad gesteigert werden [7,23,25,26,80], wobei Lee et al. [8] den
maximal moglichen Volumenstrom fiir die Begasungen mit Glasfritten von 50 ccm aus den ge-

nannten Arbeiten zusammenfasst.

5.2 Auswirkung des Gaseintrags auf die wassrige Zweipha-
sen-Flotation

Fiir die Aufkonzentrierung der Enzyme in der Oberphase ist neben der Anlagerung an die Bla-
senoberfliche der Transport in die Oberphase entscheidend. In diesem Kapitel sind die Auswir-

kungen des Gaseintrags auf die wissrige Zweiphasen-Flotation beschrieben.

5.2.1 Blasendurchtritt durch die wissrige Zweiphasen-Grenzfliche

Das Durchschreiten sowie die Stabilitdt der wissrigen Phasengrenzfliche zwischen Unter- und

Oberphase ist abhdngig von den Stoffeigenschaften des wissrigen Zweiphasen-Systems und der
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Blasengrofe. In Abbildung 5-4 sind Aufnahmen des Phasendurchtritts der durch die drei ver-
schiedenen Begasungsmedien erzeugten Gasblasen zu unterschiedlichen Zeitpunkten gezeigt. Die
roten Linien zeichnen die Phasengrenzflichen zwischen der Unter- und der Oberphase nach. Es
ist zu erkennen, dass die grolen Blasen, die wiahrend der Begasung mit dem Metallgewebe ent-
stehen, die Phasengrenze leicht passieren und als einzelne Blasen in der Oberphase aufsteigen.
Nach 5 Sekunden beginnt die Phasengrenze sich zu verformen und nach zehn Sekunden zeigt sich
bereits eine deutliche Verschiebung in Richtung der Unterphase. Mit zunehmender Begasungszeit
ab 30 Sekunden zeigen sich zusitzlich Schlieren und eine deutliche Triibung der Oberphase. Nach
60 Sekunden ist im abgebildeten Bereich (ca. 2 cm hoch) fast keine Phasengrenze mehr zu erken-
nen. Die im Vergleich mittelgroen, durch das Lochsieb eingebrachten Blasen, steigen als Ein-
zelblasen oder zum Teil als Blasenkomplexe in der Oberphase auf. Mit zunehmender
Begasungszeit ist ebenfalls eine geringe Verschiebung der Phasengrenzfldche nach unten und
nach 60 Sekunden eine geringe Triibung der Oberphase sichtbar. Die mit der Glasmembran er-
zeugten kleinen Blasen, gelangen hingegen nicht als Einzelblasen, sondern fast ausschlieBlich als
zusammengelagerte Blasenkomplexe durch die Phasengrenzflache. Es ist aulerdem erkennbar,
dass sich ein Teil dieser kleinen Blasen unter der Phasengrenze aufstauen. Jedoch ist auch nach

60 Sekunden die Phasengrenze nahezu unverindert und die Oberphase klar.

Kleine Blasen haben aufgrund des geringeren Blasendurchmessers eine geringere Aufstiegsge-
schwindigkeit als gro3e Blasen. Bei der Begasung mit der Glasmembran ist die theoretische Auf-
stiegsgeschwindigkeit in der Unterphase der Blasen nach Stokes (siehe Gleichung (2.24) ) im
Mittel kleiner als 4,6 mm/s. Hingegen ist die mittlere Aufstiegsgeschwindigkeit der Blasen er-
zeugt durch das Metallgewebe grofer als 41,7 mm/s, was zu einem deutlich héheren Impuls der
Blasen bei Auftreffen auf die Phasengrenzflache fiihrt. Dies erklart die Verformung der Phasen-
grenzflache. Die Triibung der Oberphase ldsst aulerdem eine Vermischung von Unter- und Ober-
phase vermuten. Die Blasen die bei der Begasung mit dem Lochsieb entstehen, steigen mit einer
mittleren Geschwindigkeit von 6,0 mm/s auf. Daher ist hier sowohl der bei der Begasung mit dem
Metallgewebe beobachtete Stress auf die Phasengrenzflidche, als auch das Ansammeln kleiner

Blasen unterhalb der Phasengrenze wie bei der Begasung mit der Glasmembran zu beobachten.
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Abbildung 5-4: Bilder der Phasengrenzflache (hervorgehoben durch rote Linie) zwischen Unter- und Oberphase
des PEG 1000-Citrat-Systems bei der Begasung mit verschiedenen pordsen Medien und 10 ccm Luft.

Die Blasengrofenverteilung eines durch pordse Medien erzeugten Blasenkollektivs ist entschei-
dend fiir den Blasendurchtritt durch die Phasengrenzflache zwischen Unter- und Oberphase. Die
durch zu groBe Blasen induzierte Phasenvermischung fiihrt zu einer Auflosung der klaren Tren-
nung zwischen Ober- und Unterphase. Im schlimmsten Fall resultiert eine vollstindige Vermi-
schung beider Phasen, was eine Aufkonzentrierung von Enzymen in der Oberphase unméglich
macht. Sind die Gasblasen hingegen zu klein, um die Phasengrenzfliche zu passieren, sammeln
sie sich in der Unterphase an und tragen nicht zu der Flotation der Enzyme in die Oberphase bei.
Eine ideale BlasengroBenverteilung fiir die wissrige Zweiphasen-Flotation liegt zwischen einem
minimalen Blasendurchmesser (dg i), der fiir das Durchdringen der Phasengrenze benétigt wird
und einem maximalen Blasendurchmesser (dg max), bel welchem noch keine Phasenverwirbelung

stattfindet.

Der folgende Abschnitt diskutiert die Barrierewirkung der wissrigen Phasengrenzflache fiir klei-
nere Blasen. Links in Abbildung 5-5 sind die Kréfte, welche an einer an der Phasengrenzfldche
feststeckenden Einzelblase wirken, schematisch dargestellt. Die durch den Dichteunterschied
zwischen Gas und Fliissigkeit entstehende Auftriebskraft (F,) der Blase steht der durch die Grenz-

flichenspannung zwischen Unter- und Oberphase (ogt ) induzierte Grenzfldchenkraft entgegen.
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Letztere steigt mit der Linge an der sie wirkt. Da sehr kleine Blasen als nahezu kugelformig
anzunehmen sind [100,124], wirkt die maximale Grenzfldchenkraft (F; ax) am lingsten Umfang
der Blase, also wenn diese jeweils zur Hilfte in der Unter- und Oberphase verweilt. Es folgt Glei-

chung (5.1) fiir das Kriftegleichgewicht.

Fp = Fa,max

5.1
1 Ptop T PBOT -1

E T[ dl?é,min (f - pGas) g=20prT dB,min

Daraus folgt der minimal nétige Blasendurchmesser zur Uberwindung der Grenzflichenkraft.

6 OBT

Ptop T PBOT (5.2)

I
o ( 2 - pGas) 9

Es ist ersichtlich, dass dpg i, proportional zu y/ogy ist. Wu, Zhu und Mei [113] bestimmten fiir
verschiedene PEG 1000-Salz-Systemen Grenzflachenspannungen von 0,018 — 1,2 mN/m. Aus

dem logarithmischen Mittel dieses Bereichs (ogr = 0,147 mN/m) und den Dichten der Phasen
(sieche Abschnitt 3.3.3) resultiert dg i, = 281 um.

Oberphase Wirbelschleppen
Geringe
Verwirbelungen
Feststeckende l ‘
Gasblase
_ ~ OAEe
- < o
Fa,max
Unterphase

Abbildung 5-5: Schematische Betrachtung des Phasendurchtritts von Gasblasen wéhrend der wissrigen Zwei-
phasen-Flotation: Links eine kleine, feststeckende Gasblase, in der Mitte geringe Verwirbelung durch den Auf-
stieg mittelgroBer Blasen, rechts starke Verwirbelung aufgrund Wirbelschleppen hinter grolen Gasblasen.
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Blasen mit einem Durchmesser grof3er als 281 um konnen die durch die Grenzflichenspannung
induzierte Barriere zwischen der Ober- und Unterphase des PEG 1000-Citrat-Systems iiberwin-
den und in der Oberphase aufsteigen. Kleinere Blasen bleiben in der Phasengrenzflache stecken,
bis sie mit anderen Blasen einen Blasenkomplex bilden, der grof3 genug ist, um aufzusteigen, oder
werden in einer Riickstromung der verdrangten Fliissigkeit in Richtung Boden der Flotationszelle
gezogen. Demnach miissen knapp 78 % aller Blasen, die itiber das Lochsieb und 79 % der Blasen
die iiber die Glasmembran eingetragen werden agglomerieren, um die Phasengrenzfldache zu pas-
sieren. Hingegen gelangen 97 % aller Blasen, die bei der Begasung mit dem Metallgewebe ent-

stehen direkt in die Oberphase.

Die durch den Phasendurchtritt groBer Blasen beobachtete Triibung der Oberphase (siche Abbil-
dung 5-4) entsteht, wenn sich Unter- und Oberphase vermischen, dhnlich wie bei der Triibungs-
titration (beschrieben in Abschnitt 3.3.1). Die Phasenvermischung durch grof3e Blasen begriindet
sich in der schnellen Umstromung wéhrend des Aufstiegs und den dadurch induzierten Verwir-
belungen im Nachlauf der Blase. Entscheidend fiir die Entstehung von Wirbeln hinter den Blasen
ist die Aufstiegsgeschwindigkeit der Gasblasen. Da groflere Blasen zur Verformung neigen, ist
die Annahme kugelformiger Blasen nicht mehr gerechtfertigt. In viskosen Fliissigkeiten kann es
bereits ab einer Reynoldzahl von 1 zu Verformungen kommen [101]. Hohere Reynoldzahlen tre-
ten bei der Umstromung der Gasblasen in der Unterphase bereits bei einem Blasendurchmesser
grofer als 296 um auf. Die Berechnung der Aufstiegsgeschwindigkeit nach Stokes (Gleichung
(2.24)) ware fiir groBere Blasen fehlerhatft.

Um die Umstromung groBerer Blasen trotzdem zu charakterisieren, ldsst sich die Archimedes-
Zahl (Ar) heranziehen. Diese bietet den Vorteil, dass keine angenédherte Aufstiegsgeschwindig-
keit einfliet [98] und 14sst sich nach Gleichung (2.25) fiir den Blasenaufstieg in der Unterphase

formulieren.

_ 43 g psor (Psot — Pgas)

Ar
U§0T

(5.3)

Aus Messungen der realen Aufstiegsgeschwindigkeit von Gasblasen in einer Fliissigkeit mit
zehnfacher Viskositit von Wasser, konnten Peters und Gaertner [125] die in Gleichung (5.4) ge-

zeigte Korrelation der Archmideszahl und der Reynoldszahl ableiten.
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Ar = 12.680 Re + 0.461 Re? fiir 17 < Ar < 370 .4

Aus den Gleichungen (5.3) und (5.4) folgt fiir die Blasengrof3e in Abhangigkeit der Reynoldszahl
Gleichung (5.5).

(5.5)

b (12.680 Re + 0.461 Re2) nior
B.Re g peot (PBOT — PGas)

Die Umstromung von Gasblasen ist nicht nur in der wissrigen Zweiphasen-Flotation, sondern
auch in Blasensdulen von Bedeutung und daher gut untersucht. Narayanan et al. [102] beobachten
das Entstehen kleiner Wirbel hinter aufsteigenden Blasen ab einer Reynoldszahl von 2 und fiir
Re > 7 Wirbelschleppen. Ahnliche charakteristische Reynoldszahlen fiir diese Effekte dokumen-
tieren ebenfalls Haas ef al. [100]. Fiir den Aufstieg der Luftblasen in der Unterphase des
PEG 1000-Citrat-Systems betrigt demnach die Blasengrofe, ab welcher sich Wirbel ausbilden
kénnen dg pe=p = 340 pm. Demnach fiihren 15 % der Blasen des Lochsiebs, und 5 % der Blasen
der Glasmembran zu geringen Verwirbelungen (sieche Abbildung 5-5). Analog bestimmt sich die
Blasengrofle, die zum Auftreten von Wirbelschleppen fiihrt, zu dg ge=7 = 543 um. Bei dem Ga-
seintrag mit dem Lochsieb und der Glasmembran sind 99 % kleiner als dieser Wert, wihrend sich
bei der Begasung mit dem Metallgewebe bei 95 % aller Blasen Wirbel und bei 54 % aller Blasen
Wirbelschleppen ausbilden. Insbesondere Wirbelschleppen reisen, wie in Abbildung 5-5 schema-
tisch dargestellt, Unterphase-Tropfchen bei dem Phasendurchtritt in die Oberphase. Sie sind da-
mit der Grund fiir die verstérkte Triibung in der Oberphase wihrend des Gaseintrags mit dem

Metallgewebe (siehe Abbildung 5-4).

Zusammenfassend ldsst sich ein ideales Blasengroflenfenster zwischen dg i, = 281um und
dp max = 543 pm ermitteln. Bei Betrachtung der Blasengroflenverteilungen die aus der Bega-
sung mit den verschiedenen pordsen Medien entstehen, fillt auf, dass lediglich 20 % aller Blasen
die von der Glasmembran erzeugt werden in diesem Blasengrof3enfenster liegen. Gleiches gilt fiir
21 % der Blasen bei der Begasung mit dem Lochsieb. Hingegen fiihrt die Begasung mit dem
Metallgewebe zu Blasen die zu 43 % in diesem Bereich sind, jedoch ebenfalls zu einer Phasen-

vermischung aufgrund vieler groferer Blasen.
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5.2.2 Einfluss der Blasengroflenverteilung auf die Flotationskinetik

Das Steckenbleiben kleiner Gasblasen in der Phasengrenzfliche, sowie die Phasenvermischung
aufgrund des schnellen Aufstiegs grofler Blasen wirken sich auf die Flotationskinetik wéahrend

der wissrigen Zweiphasen-Flotation aus.

In Abbildung 5-6 sind die zeitlichen Verldufe der Abscheidegrade der Phospholipase fiir die Flo-
tationen mit der Glasmembran, dem Lochsieb und dem Metallgewebe bei einem Gasvolumen-
strom von 10 ccm gezeigt. Der Gaseintrag durch die Glasmembran fithrt im Vergleich zu dem
schnellsten Anstieg des Abscheidegrades. Nach 30 min Flotationszeit betrdgt dieser
60,8 (£3,1) %, flacht im folgenden Verlauf ab und néhert sich dem Endwert von 71,0 (£0,6) %
nach 120 min an. Die Abscheidegrade, die aus der Begasung mit dem Lochsieb und dem Metall-
gewebe resultieren, zeigen einen dhnlichen Verlauf, jedoch einen weniger steilen Anstieg zu Be-
ginn. Nach 30 min betridgt der Abscheidegrad bei den Versuchen mit dem Lochsieb 51,6(x1,6) %
und bei denen mit dem Metallgewebe 54,5 (£0,4) %. Nach 120 min betrdgt der Abscheidegrad
69,7 (£2,5) % fiir die Begasung mit dem Lochsieb und 71,1 (£0,5) % fiir den Gaseintrag iiber das
Metallgewebe. Die finalen Abscheidegrade (E,,), welche aus exponentiellen Fits ableitbar sind,

betragen im Mittel aller drei Begasungsmedien 70,3 (+1,7) %.
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Abbildung 5-6: Verlauf der Abscheidegrade der Phospholi-
pase wihrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation fiir die Be-
gasung mit 10 ccm Luft und verschiedenen porésen Medien.
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Die im Vergleich kleineren Blasen erzeugt durch die Glasmembran (d3, = 309 um) fiihren bei
gleichem Gasvolumenstrom zu einer insgesamt hdheren eingetragenen Blasenoberfliche. Als
Folge lagern sich mehr Enzymmolekiile an die Blasen an und flotieren in die Oberphase, als bei
den mittelgroen Blasen (d3, = 381 um) des Lochsiebs. Dies erklirt den im Vergleich steileren
Anstieg des Abscheidegrade zu Beginn der Flotation mit der Glasmembran. Wéhrend der Flota-
tion mit dem Metallgewebe ist aufgrund der groen Blasen (d3, = 685 pm) ein niedriger Ab-
scheidegrad im Vergleich zur Begasung mit dem Lochsieb zu erwarten. Jedoch sind die beiden
Verldufe nahezu deckungsgleich. Die im vorherigen Kapitel beschriebene Phasenvermischung
bei der Begasung mit dem Metallgewebe, erhoht die fliissige Phasengrenze zwischen Ober- und
Unterphase. Dies steigert den diffusiven Stoffiibergang der Enzyme von den mitgerissenen Un-
terphase-Tropfchen in die Oberphase. Insbesondere zu Beginn der ATPF, wenn das thermodyna-
mische Konzentrationsgleichgewicht (siehe Abschnitt 2.2.2) noch nicht erreicht ist, beschleunigt
dies die Aufkonzentrierung der Phospholipase in der Oberphase. Gegen Ende der Flotationen

stellt sich unabhéngig vom Gaseintrag ein dhnlicher Abscheidegrad ein.

Die Flotationsversuche zeigen, dass der Gasblaseneintrag die Kinetik wihrend der wissrigen
Zweiphasen-Flotation entscheidend beeinflusst. Der spezifische Gasgrenzflacheneintrag stellt ein
Mal zur Bewertung des Gaseintrags dar und wird von Finch ef al. [106] als Schliisselparameter

fiir Flotationszellen bezeichnet.

In Abbildung 5-7 sind der spezifische Gasgrenzflicheneintrag (Sy,), die gemessene und korrigierte
Flotationsratenkonstante (k und k’) fiir die Begasung mit 10 ccm bzw. 20 ccm mit der Glasmemb-
ran (GM), dem Metallgewebe (MG) und dem Lochsieb (LS) als Balkendiagramm dargestellt.
Durch die verdriangte Fliissigkeit beim Blasenaufstieg entsteht eine Riickstromung in Richtung
Boden der vertikalen Flotationszelle. Diese verhindert zum Teil, dass kleine Gasblasen die Pha-
sengrenzfliche passieren konnen. k’ beriicksichtigt auch die Flotationsrate fiir diese Blasen. Vi-
deoaufnahmen der Ober- und Unterphase und die Auswertung der gesamten darin anwesende
Blasenoberfliche, ermoglichen fiir die jeweiligen Versuche einen Korrekturfaktor und somit &’

zu bestimmen.
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Abbildung 5-7: Spezifischer Gasgrenzflicheneintrag Abbildung 5-8: Korrelation zwischen dem spezifi-
(Sp) und gemessene und korrigierte Flotationsratenkon-  schen Gasgrenzfldcheneintrag (S,,) und der gemessenen
stante (k und k") fiir Flotation mit einem Gaseintrag von und korrigierten Flotatationsratenkonstante (k und k°).
10 ccm oder 20 ccm Luft iiber die Glasmembran (GM),

Metallgewebe (MG) und Lochsieb (LS).

Bei einer Begasungsrate von 10 ccm ergeben sich unterschiedliche Werte fiir den spezifischen
Grenzflacheneintrag fiir die verschiedenen Begasungsmedien. Fiir die Begasung mit dem

Metallgewebe resultiert der niedrigste Wert mit S, = 1,8 s71

, bel der Begasung mit dem
Lochsieb bestimmt sich Sy, zu 3,2 s~ und der Gaseintrag mit der Glasmembran fiihrt zu dem im
Vergleich hochsten Wert von 3,9 s™1. Hier fiihrt eine Erhéhung des Gasvolumenstroms auf
20 ccm zu einer Steigerung auf S, = 6,2 ! und den damit hdchsten ermittelten spezifischen
Gasgrenzflacheneintrag. Gleiches gilt bei dieser Kombination fiir die Flotationsratenkonstante
k =20,8(+1,5)-10"2m™1. Fiir einen Volumenstrom von 10 ccm betriigt der Wert fiir k bei
der Begasung mit der Glasmembran 7,7 (£0,5) - 1072 m™! , bei dem Gaseintrag iiber das
Lochsieb 4,7 (£0,3) - 1072m™~! und 4,3 (£0,3) - 1072m™~! wenn die Gasblasen durch das
Metallgewebe erzeugt werden. Die korrigierten Werte k' sind fiir alle Begasungen bei 10 ccm
hoher als die gemessenen Flotationsratenkonstanten. Bei dem Gaseintrag mit dem Metallgewebe

um den Faktor 1,3, bei dem Lochsieb um den Faktor 2,2 und bei der Glasmembran um den Faktor

2,0.

Die Auswertungen zeigen, dass die Flotationsratenkonstante mit steigendem spezifischen Gas-
grenzflacheneintrag zunimmt. Dieser ist, wie aus Gleichung (2.32) ersichtlich, reziprok von den

Sauterdurchmessern der jeweiligen Blasengrofenverteilungen (sieche Abschnitt 5.1.1) abhéngig.
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Diese erhdhen sich wiederum mit dem Gasvolumenstrom (siehe Abschnitt 5.1.2). Dadurch stei-
gert sich S, wihrend des Gaseintrags mit der Glasmemban bei der Verdopplung des Volumen-

stroms von 10 ccm auf 20 ccm nur um den Faktor 1,5.

Die Korrelation zwischen der Flotationsratenkonstante und dem spezifischen Gasgrenzflachen-
eintrag wird ersichtlich, wenn man alle zuvor ermittelten Paarungen unabhéngig von den Bega-
sungsmedien betrachtet. Dazu sind in Abbildung 5-8 k und k’ iiber S, der zuvor gezeigten
Flotationsversuche, sowie weiterer nicht gezeigter Experimente, aufgetragen. Wéhrend sich le-
diglich ein zunehmender Trend der gemessen Flotationsratenkonstanten mit steigendem S, zeigt,

ist eine linerare Abhéngigkeit bei k'zu erkennen (Gleichung (5.6)).

k' =3,25-1072% 8, (@) (R? =0,978) (5.6)
min
Eine lineare Korrelation zwischen der Flotationsratenkonstante und dem spezifischen Gasgrenz-
flicheneintrag stellen Gorain, Franzidis und Manlapig [107] ebenfalls fiir den Gaseintrag mit ei-
nem Impeller wihrend der Flotation von Erzen fest. Auch bei gro3volumigen Flotationsprozessen
bis zu 100 m?® sind lineare Abhédngigkeiten beider Grofen dokumentiert [108]. Damit zeigt sich

der spezifische Gasgrenzflacheneintrag als wichtiger Prozessparameter zur Beurteilung und Aus-

legung des Gaseintrags wihrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation.

5.3 Schlussfolgerungen

Ein geeigneter Gasblaseneintrag wihrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation kann durch die
Begasung mit verschiedenen pordsen Materialien erfolgen. Die dabei resultierende Blasengro-
Benverteilung hdngt sowohl von der Porengrof3e, als auch der Geometrie und Oberflidche des du-
Beren Porenbereichs ab. Einen Einfluss auf die Blasengréfe zeigt ebenfalls die in der Unterphase
herrschende Salzkonzentration. Die Koaleszenz-hemmende Wirkung verhindert, dass kleine Bla-

sen zu groflen zusammenwachsen und so die insgesamte Blasenoberfldche reduziert wird.

Der spezifische Gasgrenzflacheneintrag ist ein wichtiger Prozessparameter zur Beurteilung und
Auslegung des Gaseintrags wihrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation. Generell gilt, dass die-

ser durch einen geringen Sauterdurchmesser der Gasblasen und einen hohen Gasvolumenstrom
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gesteigert werden kann. Bedingt durch die lineare Korrelation zur Flotationsratenkonstante erhoht
sich durch einen hohen spezifischen Gasgrenzflicheneintrag auch die Flotationsrate und damit
die Aufreinigungsgeschwindigkeit wahrend der wiassrigen Zweiphasen-Flotation. Damit kann der
spezifische Gasgrenzflicheneintrag als Schliisselparameter zur Beurteilung des Gaseintrags, als
auch zur MafBstabsiibertragung des Prozesses herangezogen werden, um beispielsweise die An-
zahl und Art der fiir eine gleichbleibende Aufreinigungsgeschwindigkeit ndtigen Begasungsein-
heiten zu bestimmen. Dabei gilt es jedoch zu beachten, dass héhere Gasvolumenstrome auch zu
groBeren Gasblasen fiihren, die aufgrund einer schnelleren Aufstiegsgeschwindigkeit in sich aus-
bildenden Wirbelschleppen bei dem Durchtritt der Phasengrenzfliche der Unterphase in die Ober-
phase mit sich reilen konnen. Zu grofle Gasblasen flihren daher im schlimmsten Fall zu einer
vollstdndigen Phasenvermischung, was eine Aufkonzentrierung der Enzyme in der Oberphase
unmdglich macht. Sehr kleine Gasblasen hingegen konnen zum Teil die Grenzfldchenspannung
zwischen Unter-und Oberphase nicht {iberwinden und bleiben in der Phasengrenze stecken oder

verweilen in der Unterphase und tragen nicht zu einem Stofftransport bei.

In Abhéngigkeit der Stoffeigenschaften (Grenzflichenspannung, Viskositit und Dichten) des
wissrigen Zweiphasen-Systems lédsst sich ein ideales BlasengroBenfenster bestimmen, in wel-
chem ein Aufstieg der Gasblasen in die Oberphase garantiert und eine Phasenvermischung aus-
geschlossen werden kann. Fiir das fiir die Aufreinigung der Phospholipase optimierte PEG 1000-

Citrat-System belduft dieses sich auf einen Blasengroflenbereich zwischen 281 pm — 543 pm.
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Kapitel 6

Optimierung der Prozesstuhrung und des
Anlagendesigns’

6.1 Charakterisierung von Prozessparametern

In Kapitel 4 ist die Charakterisierung stofflicher Schliisselparameter beschrieben. Neben dem
Stoffsystem beeinflussen vor allem prozesstechnische Parameter die Aufreinigung von Enzymen
durch die wissrige Zweiphasen-Flotation. Wahrend in Kapitel 5 bereits die Implementierung ei-
nes geeigneten Gasblaseneintrags beschrieben ist, liegt der Fokus in diesem Kapitel auf der Cha-
rakterisierung weiterer Prozessparameter wie der Enzymkonzentration und die Blasenverweilzeit

und dem Vergleich verschiedener Prozessfiihrungen.

6.1.1 Einfluss der anfanglichen Enzymkonzentration

Die Konzentration extrazelluldrer Enzyme in Fermentationsbriihen ist vergleichsweise gering,
was eine Aufkonzentrierung wihrend des Aufreinigungsprozesses erfordert [35]. Bei der fermen-
tativen Produktion durch Mikroorganismen liegen typische Amylasekonzentrationen zwischen

15— 30 g/L, Lipasekonzentrationen zwischen 10 g/L bis {iber 20 g/L [1].

3 Teilinhalte dieses Kapitels wurden in Separation and Purification Technology und Separations(MDPI) veroffentlicht und ange-
passt [84,85]. L. Jakob, M. Heinzmann, and H. Nirschl, “Development of a continuous aqueous two-phase flotation process for
the downstream processing of biotechnological products,” Sep. Purif. Technol., vol. 278, no. July 2021, p. 119657, Dec. 2021,
doi: 10.1016/j.seppur.2021.119657. und Jakob, L.; Baust, H.K.; Griesinger, L.; Nirschl, H. Optimized Apparatus Design for
Continuous Aqueous Two-Phase Flotation (ATPF). Separations 2023, 10, 511, doi:10.3390/separations10090511.
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Abbildung 6-1: Zeitliche Konzentrationsverldufe der Phospholipase in der Oberphase (A) und in der Unterphase
(B) fiir verschiedene anfingliche Enzymkonzentrationen in der Unterphase, bei der Floation im PEG 1000-Citrat-
System bei einer Begasung mit 10 ccm Luft durch eine Glasmembran. Phospholipasekonzentrationen nach

120 min Flotationszeit in der Oberphase (C) und Unterphase (D) in Abhéngigkeit der anfinglichen Enzymkon-
zentration in der Unterphase.

Der Einfluss der anfinglichen Phospholipasekonzentration in der Unterphase (xgor,0) auf den
Massentransfer wahrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation, zeigt sich im Vergleich von Flota-
tionsversuchen mit anfanglichen Konzentrationen zwischen 0,6 — 2,7 % (entspricht. 7 — 32 g/L).
In Abbildung 6-1 sind die Phospholipasekonzentrationen in der Oberphase (A) und Unterphase

(B) iiber die Flotationszeit flir verschiedene, anfédngliche Enzymkonzentrationen in der Unter-

phase aufgetragen.

Die Konzentrationen der Phospholipase in den jeweiligen Phasen édndern sich wihrend den ersten
30 min der Flotation stark. AnschlieBend ist ein Abflachen in den Konzentrationsverlaufen zu
beobachten und ab ca. 60 min Flotationszeit bleiben die Enyzmkonzentrationen nahezu konstant.
Dieser Verlauf ist fiir alle Versuche unabhingig von der anfanglichen Enzymkonzentrationen in
der Unterphase zu beobachten. Es fillt jedoch auf, dass je hoher diese ist, die Konzentrationszu-

nahme in der Oberphase bzw. Abnahme in der Unterphase stirker ausféllt. Auch die Niveaus, auf
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welchen sich die Konzentrationen mit zunehmender Flotationszeit einpendeln, nehmen mit héhe-
rer Anfangskonzentration zu. Dies wird bei der Betrachtung der Endwerte nach 120 min (gefiillte
Datenpunkte) in Abhdngigkeit der anfanglichen Enzymkonzentration deutlich. In Abbildung 6-1
C) und D) sind diese fiir die Oberphase und Unterphase aufgetragen. Zwischen der anfinglichen
Enzymkonzentration in der Unterphase und den Endkonzentrationen nach 120 min in der Ober-
phase und Unterphase sind lineare Zusammenhénge erkennbar (Gleichung (6.1) und (6.2)).

Xtop120 = 9,75 % 0,31 x5o7,0 (R? = 0,995) e

6.2
xgor,120 = 0,36 £ 0,002 xpor, (R* = 0,999) (62)

Abbildung 6-2 zeigt den Transfer der Phospholipase innerhalb der ersten 30 min Flotationszeit
fiir die Versuche mit unterschiedlichen initialen Phospholipasekonzentrationen. Es ist ersichtlich,
dass eine hohere Konzentration zu Beginn zu einer hheren Konzentrationsénderung sowohl in
der Ober- als auch in der Unterphase fiihrt. Diese lassen sich durch Gleichung (6.3) und (6.4)

linear mit der anfianglichen Enzymkonzentration korrelieren.

(6.3)
Axtop = 8,45 £ 0,46 - xgot,0 (R? = 0,985)
6.4
Axgor = 0,60 + 0,01 - xgor (R? = 0,999) 64)
30 3.0
Transfer in den ersten 30 min
25 J Axpop = 8,4520,46 X507 [
o Axgor = 0,60£0,01 Xgr 5
> 20 2.0
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X 151 L 1.5
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Abbildung 6-2: Lineare Korrelationen des Enzymtransfers in-
nerhalb der ersten 30 min Flotationszeit mit der anfanglichen
Enzymkonzentration in der Unterphase.
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Eine hohere anfangliche Enzymkonzentration fiihrt zu einer hoheren Anzahl an Enzymmolekiilen
in der Unterphase. Dadurch erhoht sich die Kollisionswahrscheinlichkeit einer Gasblase mit
einem  Enzymmolekiill. Bei  konstantem  Gaseintrag nimmt mit  steigender
Kollisionswahrscheinlichkeit auch die Flotationswahrscheinlichkeit zu. Darin findet sich eine
mogliche Erklarung fiir die steilere Zu- bzw. Abnahme der Enzymkonzentrationen bei hoheren
Anfangskonzentrationen in Abbildung 6-1 sowie den gesteigerten Massentransfer innerhalb der
ersten 30 min in Abbildung 6-2. Das Abflachen der Konzentrationsdnderungen in Abbildung 6-1
geschieht jedoch bei unterschiedlichen Konzentrationsnieveaus. Als Ursache hierfiir liegt die
Diffusion als zweiter Transportmechanismus der ATPF neben der Flotation nahe. Hohe
anfingliche Enzymkonzentrationen in der Unterphase filhren 2zu einem hohen
Konzentrationsgradienten zwischen der angereicherten Unterphase und der zu Beginn
unbeladenen Oberphase. Dadurch erhoht sich der diffusive Stoffstrom nach Gleichung (2.7) und
somit der Massentransfer der Phospholipase in die Oberphase. Mit abnehmender
Enzymkonzentration in der Unterphase und gleichzeitig steigender Konzentration in der
Oberphase reduziert sich der Konzentrationsgradient und damit der diffusive Transport der

Phospholipase in die Oberphase.

Ist das thermodynamische Gleichgewicht der Konzentrationsverteilung zwischen Ober- und Un-
terphase erreicht, findet kein Massentransfer der Phospholipase in die Oberphase aufgrund von
Diffusion statt. Jedoch lagern sich die noch in der Unterphase vorhandenen Enzymmolekiile wei-
terhin an die Blasenoberfldchen an und flotieren in die Oberphase. Dadurch sollte auch mit zu-
nehmender Flotationszeit die Enzymkonzentration in der Unterphase stetig ab- und in der
Oberphase stetig zunehmen. Dies ist jedoch wihrend den Versuchen nicht zu beobachten (siehe
Abbildung 6-1). Es ist also davon auszugehen, dass die an die Blasen angelagerten Enzyme sich
wihrend dem Aufstieg durch die Oberphase nicht von der Blase 16sen. Nachdem die Blasen an
der Oberfldche der Oberphase platzen, bildet der aus Unterphase bestehende Fliissigkeitsfilm der
die Blase umgibt einen Tropfen, welcher aufgrund der hoheren Dichte zuriick in die Unterphase
sedimentiert. Die zuvor an der Blasenoberfliche angelagerten Enzyme werden in diesem Tropfen
wieder zuriick in die Unterphase transportiert. Ein Gleichgewicht zwischen dieser Riickdiffusion
in die Unterphase und der Flotation in die Oberphase erklért den quasistationdren Zustand wih-
rend den letzten 60 min der Flotationsversuche. Der nahezu identische, mittlere Verteilungskoef-

fizient von Kp =31,3 (£2,7) aller Flotationsversuche mit unterschiedlichen anfinglichen
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Enzymkonzentration stiitzt diese Hypothese. Dieser liegt im Bereich des wihrend den Extrakti-
onsversuchen ermittelten Verteilungskoeffizienten von Kp = 32,6 (+0,6) bei gleichem pH-Wert
(siche Abschnitt 4.2.1). Das wissrige Zweiphasen-System definiert demnach die Grenzen der

Aufkonzentrierung.

Die anfiangliche Enzymkonzentration in der Unterphase beeinflusst die Kinetik des Massentrans-
fers zu Beginn der wissrigen Zweiphasen-Flotation. Herrscht eine hohe Enzymkonzentration in
der Unterphase, beschleunigt dies den Massentransfer durch eine gesteigerte Flotation und Dif-
fusion in die Oberphase. Die Enzymkonzentration in der Unterphase zu Beginn der wiéssrigen
Zweiphasen-Flotation ist ein Prozessparameter, der sich aus dem Fermentationsprozess zur Her-
stellung der Enzyme ableitet. Fiir eine maximale anfangliche Enzymkonzentration sollte die Fer-
mentationsbrithe nach der Fermentation direkt mit den phasenbildenden Komponenten der
Unterphase versetzt, werden. Eine Verdiinnung der Fermentationsbriihe vor dem Zugeben der
phasenbildenden Komponenten fiihrt zu niedrigeren Enzymkonzentrationen in der Unterphase

und damit einem langsameren Massentransfer.

6.1.2 Einfluss der Blasenverweilzeit

Die Anlagerung der Enzyme an die aufsteigenden Gasblasen ist elementar fiir die wissrige Zwei-
phasen-Flotation. In Kapitel 4 ist beschrieben, wie das umgebene Medium und insbesondere der
pH-Wert hydrophobe Wechselwirkungen zwischen den Enzymmolekiilen und der Blasenoberfli-
che beeinflusst. In Kapitel 5 wird deutlich, dass ein hoher Gasgrenzfldcheneintrag die Kinetik der
wissrigen Zweiphasen-Flotation beschleunigt. Fiir eine maximale Flotation der Enzyme ist es
zudem entscheidend, dass die eingeleiteten Gasblasen vollstindig mit Enzymen auf der Oberfla-
che beladen sind. Die Anlagerung findet wéhrend des Blasenaufstiegs in der angereicherten Un-
terphase statt, sodass ein Einfluss der Blasenverweilzeit in der Unterphase untersucht werden

muss.

Die Verweilzeit der Gasblasen in der Unterphase héngt bei einem ungehinderten Aufstieg in die
Oberphase und gleichbleibender Blasengrof3e von der Fiillhohe in der Flotationszelle ab. In Ab-
bildung 6-3 sind die Konzentrationsverldufe der Phospholipase in der Ober- und Unterphase fiir
Flotationen mit unterschiedlichen Fiillhohen der Unterphase zwischen 10 cm — 22,5 cm unter

Wahrung des Volumenverhiltnisses von 0,1 aufgetragen. Wie bereits zuvor beobachtet, erfolgt
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eine schnelle Konzentrationszunahme in der Oberphase wihrend den ersten 30 min der Flotation.
Analog dazu nehmen die Konzentrationen in der Unterphase in der Anfangsphase stark ab und
zeigen nach 60 min Flotation keine starken Aderungen mehr auf. Die Verldufe bei verschiedenen

Fiillhohen unterscheiden sich unter Beriicksichtigung der Toleranzbereiche nicht.

Durch eine vereinfachte Annahme eines laminaren Aufstiegs einer einzelnen, kugelférmigen
Blase lésst sich die Aufstiegsgeschwindigkeit nach Gleichung (2.24) von 90 % des Blasenkollek-
tivs (erzeugt durch die Glasmembran bei der Begasung mit 10 ccm Luft) kleiner als 12,3 mm/s
abschédtzen. Eine Verdopplung der Fiillhéhe von 10 cm auf 20 cm fiihrt demnach zu einer Ver-
dopplung der Blasenverweilzeit von 8,1 s auf 16,2 s in der Unterphase. Auch wenn aufgrund der
Schwarmsedimentation mehrerer Blasen von kiirzeren Aufstiegszeiten auszugehen ist, lassen die
fast gleichen Konzentrationsverldufe bei verschiedenen Fiillhéhen darauf schlieBen, dass bereits
bei 10 cm Fiillhohe von einer vollstindigen Beladung der Gasblasen mit Enzymmolekiilen vor-
liegt. Die Kinetik der Anlagerung der Enzymmolekiile an die Blasenoberfldche scheint deutlich
schneller zu erfolgen, als der Blasenaufstieg. Wahrend dem Designen von Flotationszellen fiir die
wissrige Zweiphasen-Flotation kann daher bereits eine Fiillhohe von 10 cm als ausreichend er-

achtet werden.

2.0 20 20
Einfluss der Fiillhohe Aufstieg durch die Oberphase
= N ___E — ~—15 .
s L R
=) Q O, a
CHEEE 2 s
~ ~ |o /%
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Abbildung 6-3: Enzymkonzentrationen in der Unter- Abbildung 6-4: Enzymkonzentration in den Oberpha-
phase (xgor¢) und Oberphase (xrop.) wihrend der sen wihrend der wissrigen Zweiphasen-Flotation, fiir
wiissrigen Zweiphasen-Flotation bei verschiedenen eine unbedeckte Oberphase und einer Oberphase mit
Fiillhdhen in der Flotationszelle und der Begasung mit ~ zusitzlich aufgebrachter Octanolschicht.

10 ccm Luft durch eine Glasmembran.
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Nachdem die mit Enzym beladenen Gasblasen die Phasengrenze durchschreiten, verlangsamt sich
ihr Aufstieg in der viskoseren Oberphase. Es ist bisher ungeklirt, wie genau der Ubergang der
Enzyme von der Blasenoberfliache in die Oberphase ablauft. Lee et al. [8] vermuten den Stoff-
iibergang entweder durch Ablésen der Enzymmolekiile von der Blase wihrend deren Aufstieg
durch die Oberphase, oder durch Platzen der Blase an der Grenzflache zwischen Oberphase und
Umgebung.

Um den Ubergang der Enzyme von der Blase in die Oberphase wihrend der wissrigen Zweipha-
sen-Flotation zu charakterisieren, bedarf es den Aufstieg durch die Oberphase genauer zu unter-
suchen. In Abbildung 6-4 sind die Konzentrationsverldufe der Phospholipase in der Oberphase
wihrend der Flotation mit einer Oberphase, welche an die Atmosphire grenzt (Referenz) und
einer Oberphase die zusétzlich mit einer Octanolschicht bedeckt ist, aufgetragen. Bei der Flotation
im Referenzsystem steigt die Phospholipasekonzentration in der Oberphase wie zuvor beobachtet
zu Beginn steil an und betrdgt nach 30 min Flotationszeit bereits 13,4 (£0,4) % (w/w). Im weite-
ren Verlauf nimmt die Konzentrationszunahme ab und nach 120 min stellt sich eine Konzentra-
tion von 15,1 (£0,6) % (w/w) ein. Im Vergleich nimmt die Phospholipasekonzentration in der
Oberphase langsamer zu, wenn diese von Octanol bedeckt ist. Nach 30 min betrdgt die Konzent-
ration 6,8 (£0,3) % (w/w) und steigt kontinuierlich weiter an bis auf einen Wert von

11,8 (£0,8) % (w/w) nach 120 min Flotationszeit.

Die Octanol-Schicht verhindert, dass die Gasblasen nachdem sie vollstdndig durch die Oberphase
aufgestiegen sind platzen. Stattdessen erfolgt ein weiterer Aufstieg im Octanol und das Platzen
der Blasen geschieht erst nachdem die Octanol-Schicht passiert ist. Dadurch kann hier die Kon-
zentrationszunahme der Phospholipase in der Oberphase ausschlieBlich auf das Ablosen der En-
zyme wihrend dem Aufstieg durch die Oberphase zuriickgefiihrt werden. Betrachtet man die
Aufstiegsgeschwindigkeit der Blasen in der Oberphase, so betrdgt diese fiir 90 % der durch die
Gasmembran erzeugten Gasblasen 3,5 mm/s. Bei der verwendeten Fiillhéhe von 10 cm der Un-
terphase und einem Volumenverhiltnis von 0,1 resultiert in der Flotationszelle eine relativ ge-
ringe Blasenverweilzeit in der Oberphase von ca. 2,9 s. Nach 30 min ist deshalb nur etwa die
Hilfte an Phospholipase in die Oberphase libergegangen verglichen mit dem Referenzversuch,
bei welchem auch das Platzen der Blasen zu einem Ubergang fiihrt. Die zu diesem Zeitpunkt

deutlich geringere Konzentration in der Oberphase bewirkt, dass sich das Konzentrationsgleich-
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gewicht zwischen Unter- und Oberphase noch nicht einstellt und sich auch weiterhin Phospholi-
pasemolekiile in der Oberphase anreichern kdnnen. Darin begriindet sich der weitere Konzentra-
tionsanstieg  mit  fortlaufender  Flotation. Auch nach 120 min  betrdgt die

Phospholipasekonzentration in der Oberphase erst 88 % des Referenzversuchs.

Die Aufkonzentrierung der Enzyme wihrend der wéssrigen Zweiphasen-Flotation findet sowohl
durch Ablosen der Enzyme von der Blasenoberfliche wihrend des Aufstiegs durch die Ober-
phase, als auch durch Platzen der Blasen an der Oberfldche statt. Aus Sicht der Prozesssicherheit
wire es sinnvoll das Platzen noch mit Enzymen beladener Blasen an der Oberfldche zu vermeiden
um eine Bildung enzymbhaltiger, gegebenenfalls gesundheitsgefdhrdender Aerosole auszuschlie-
Ben. Daher ist eine moglichst lange Blasenverweilzeit in der Oberphase durch eine lange Auf-
stiegsstrecke erstrebenswert. Jedoch ist die Hohe der Oberphase kein frei wéhlbarer Parameter,
da sie bedingt ist durch das Volumenverhiltnis zur Unterphase und der Geometrie der Flotations-
zelle. Es lésst sich aber schlussfolgern, dass ein schmales Design zu bevorzugen ist, da so bei

gegebenem Unterphasenvolumen und Volumenverhiltnis die Hohe der Oberphase maximal ist.

6.1.3 Vergleich verschiedener Prozessfiihrungen

Die Flotation im wiéssrigen Zweiphasen-System findet bisher meist im Batch-Betrieb statt. Dabei
werden Gasblasen in ein definiertes Volumen an angereicherte Unterphase eingeleitet und die
Enzyme in die unbeladene Oberphase flotiert. Wahrend zu Beginn der Batch-Flotationen meist
ein schneller Massentransfer zu beobachten ist, nimmt die weitere Aufkonzentrierung der Enzyme
in der Oberphase mit fortlaufender Flotationszeit nur noch langsam zu und der Aufreinigungs-
prozess wird immer ineffizienter. Ein semikontinuierlicher oder kontinuierlicher Phasenaustausch
verspricht die wiéssrige Zweiphasen-Flotation in einem Zustand zu halten, bei welchem die Auf-

reinigungsgeschwindigkeit deutlich hoher ist.

Der Vergleich von Flotationen im Batch-Betrieb mit Flotationen mit semikontinuierlichen und
kontinuierlichen Phasenaustausch zeigt den Einfluss der Prozessfiihrung auf die wéssrige Zwei-
phasen-Flotation. In Abbildung 6-5 sind die Versuchsaufbauten fiir die verschiedenen Prozess-
fithrungsstrategien schematisch dargestellt. Im Batch-Betrieb (A) wird die mit der Phospholipase
angereicherte Unterphase in der vertikalen Flotationszelle vorgelegt und unbeladene Oberphase

aufgegeben. Wihrend dem semikontinuierlichen Betrieb (B) erfolgt nach 30 min ein Austausch
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des halben Volumens beider Phasen. Dabei wird die jeweilige Phase durch Zugabe angereicherter
Unterphase bzw. unbeladener Oberphase auf das urspriingliche Volumen aufgefiillt. Mit Hilfe
von vier Pumpen (P1 — P4) ist ein kontinuierlicher Phasenaustausch (C) realisierbar. Dabei ge-
langt die angereicherte Unterphase iiber den Boden in die Flotationszelle und aufgereinigte Un-
terphase wird im oberen Drittel abgefiihrt. Unbeladene Oberphase wird von oben zudosiert und
beladene Oberphase iiber einen Schlauch aus der Mitte der Oberphase abgepumpt. Dabei sind die

Pumpraten so gewéhlt, dass die jeweiligen Volumina der beiden wissrigen Phasen konstant sind.

In Abbildung 6-6 sind die Abscheidegrade der Phospholipase fiir zuvor beschriebenen unter-
schiedlichen Prozessfithrungen gezeigt. Im Batch-Betrieb (A) zeigt sich der bereits bekannte Ver-
lauf mit einem schnellen Anstieg des Abscheidegrads zu Beginn und einem Abflachen nach ca.
30 min Flotationszeit. Zu diesem Zeitpunkt betrigt der Abscheidegrad 60,8 (£3,1) % und steigt

im weiteren Verlauf auf 71,0 (+0,6) % nach 120 min Flotationszeit an.

Aus der Kinetik des Batch-Betriebs ldsst sich der Zeitpunkt fiir den teilweisen Austausch der
Phasen fiir die semi-kontinuierlichen Flotation ableiten. Nach 30 min im Batch-Betrieb sind be-
reits 87 % des finalen Abscheidegrads erreicht und eine weitere Flotation ist nicht mehr effizient
in Hinblick auf die Zeitausbeute. Im semikontinuierlichen Betrieb (B) flihrt der erste hélftige
Austausch der Unterphase zu einem Absinken des Abscheidegrades von 60,0 (+4,0) % auf
11,1 (£4,3) %. AnschlieBend ist erneut eine steile Zunahme des Abscheidegrades zwischen
30 min und 60 min zu beobachten. Der Verlauf wiederholt sich auch bei den beiden nichsten
Austauschzyklen nach 60 min bzw. 90 min Flotationszeit. Es ergibt sich ein ,,Sdgezahn-Muster*,
das typisch fiir semikontinuierliche Prozesse ist. Dabei betragen die Abscheidegrade zu den Hoch-
punkten im Mittel 61,0 (£2,5) % und zu den Tiefpunkten 13,3 (+1,6) %. Durch den semikontinu-
ierlichen Phasenaustausch ist es moglich das Niveau des Abscheidegrades, ab welchem die Batch-
Flotation ineffizient ist, mehrfach zu erreichen. Insgesamt erhoht sich das aufgereinigte Unter-

phasenvolumen damit um den Faktor 2,5 im Vergleich zur Batch-Flotation.
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Abbildung 6-5: Schematische Darstellung der Versuchsaufbauten zum Vergleich verschiedener Prozessfithrun-
gen der Flotation im wissrigen Zweiphasen-System in einer vertikalen Flotationszelle.
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Abbildung 6-6: Abscheidegrade der Phospholipase wihrend der wéssrigen Zweiphasen-Flotation im Batch-Be-
trieb (A), bei semikontinuierlichem (B) und kontinuierlichem Phasenaustausch (C).

Die Austauschrate von 50 % der Phasenvolumina in einem Zeitintervall von 30 min ist die Grund-
lage bei der Auswahl der Pumpraten wihrend der kontinuierlichen Flotation. In Abbildung 6-6
C) ist der Abscheidegrad der Phospholipase fiir einen kontinuierlichen Austausch der Ober- und
Unterphase mit einer Phasenaustauschrate von 1 / h fiir die Gasvolumenstréme von 10 ccm (griine
Dreiecke) und 20 ccm (blaue Rauten) gezeigt. Wéhrend der ersten 30 min findet noch kein Pha-
senaustausch statt, sodass der Abscheidegrad kontinuierlich ansteigt. Anschlieend erfolgt der
kontinuierliche Austausch der Phasen zwischen 30 min und 120 min Flotationszeit. Wahrend die-

ser Zeitspanne betrdgt der Abscheidegrad bei der Begasung mit 10 ccm im Mittel 52,3 (£0,7) %.
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Bei einem Gasvolumenstrom von 20 ccm steigt der Abscheidegrad bis zum Einschalten der Pum-
pen nach 30 min Flotationszeit auf 68,0 (£1,4) % an und betrdgt wihrend des anschlieBenden
kontinuierlichen Betriebs im Mittel 61,8 (£1,8) %. Fiir beide Gasvolumenstrome ist im kontinu-
ierlichen Betrieb ein nahezu konstanter Abscheidegrad zu beobachten. Dies bedeutet, dass die
durch die angereicherte Unterphase in die Flotationszelle zugefiihrten Phospholipasemolekiile in
die Oberphase flotiert werden und eine konstante Aufreinigung stattfindet. Die Uberfiihrung des
semikontinuierlichen Prozesses in einen kontinuierlichen Aufkonzentrierungsprozess ist daher als
erfolgreich anzusehen. Bei einem Gasvolumenstrom von 20 ccm betrdgt der Abscheidegrad iiber
60 % und im Vergleich zum Batch-Betrieb ist das 2,5-fache Volumen an Unterphase in 120 min

Flotationszeit aufgereinigt.

Die wissrige Zweiphasen-Flotation im Batch-Betrieb zeigt nur zu Beginn einen hohen Massen-
transfer der Enzyme in die Oberphase. Nihern sich die Enzymkonzentrationen in der Unter- und
Oberphase ihrem Gleichgewichtszustand an, der einem Abscheidegrad von 71,0 (+0,6) % ent-
spricht, erfolgt keine weitere Aufreinigung der Enzyme in der Unterphase. Ein semikontinuierli-
cher Austausch der Ober- und Unterphase beschleunigt den Massentransfer wieder. Ein
kontinuierlicher Austausch beider Phasen mittels Pumpen erlaubt einen konstant hohen Abschei-
degrad. Die Steigerung des aufgereinigten Unterphasenvolumens um den Faktor 2,5 bei gleicher
Flotationsdauer erhoht die Raum-Zeit-Ausbeute. Jedoch erweist sich fiir den kontinuierlichen Be-
trieb die vertikale Flotationszelle als ungiinstig, da aufgrund des geringen Oberphasenvolumens
nahezu keine rdumliche Trennung zwischen beladener Oberphase die abgefiihrt und unbeladener
Oberphase die zugefiihrt wird, vorliegt. Auch der Austausch der Unterphase ist nicht ideal, da
hier nicht auszuschlieBBen ist, dass noch angereicherte Unterphase wieder aus der Flotationszelle

hinausgefordert wird.
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6.2 Kontinuierliche wissrige Zweiphasen-Flotation

6.2.1 Entwicklung eines Flotationsbeckens

Die kontinuierliche wéssrige Zweiphasen-Flotation eist eine effizientere Alternative zu dem
Batch-Prozess. Jedoch ist eine vertikale Flotationszelle nicht geeignet, um einen definierten Aus-
trag aufgereinigter Unterphase und beladener Oberphase zu realisieren. Ein horizontales Flotati-
onsbecken, das héufig bei der kontinuierlichen Druckentspannungsflotation zum Einsatz kommt
[86], scheint geeigneter. Unter Einbeziehung der gewonnenen Erkenntnisse zur wéssrigen Zwei-
phasen-Flotation, ist in diesem Kapitel die Entwicklung eines geeigneten Apparatekonzepts fiir

ein horizontales Flotationsbecken beschrieben.

In Abbildung 6-7 ist das horizontale Flotationsbecken schematisch dargestellt. Die mit der Bio-
suspension angereicherte Unterphase wird durch eine Pumpe (P3) am Boden in das Becken ge-
fordert. Wahrend der Durchstromung des Beckens konnen {iber drei separate Begasungseinheiten
Gasblasen in die Unterphase eingeleitet und so die Enzyme in die Oberphase flotiert werden,
bevor auf der dem Einlass gegeniiberliegenden Seite die aufgereinigte Unterphase durch eine wei-
tere Pumpe (P4) abgezogen wird. Die Pumpen (P; und P;) fordern die Oberphase wie im darge-
stellten Beispiel im Gleichstrom parallel zur Unterphase, oder im Gegenstrom entgegen der
Unterphasenstromung durch das Becken. Eine Leitfahigkeitssonde, welche in der Unterphase auf
der Seite des Auslasses platziert ist, dient der Charakterisierung der Phasenverwirbelung (siche
Abschnitt 6.2.2). Ein kontinuierliches Abfiihren der ausgetragenen Phasen, sowie eine teilweise

oder vollstandige Rezirkulation ist moglich.

Durch die horizontale Grundform des Flotationsbeckens ist eine rdumliche Trennung zwischen
Ein- und Auslass der beiden wissrigen Phasen gewihrleistet. Dies bietet mehrere Vorteile: Zum
einen ist dadurch sichergestellt, dass angereicherte Unterphase oder unbeladene Oberphase die in
das Becken gelangen nicht direkt wieder ausgetragen werden. Zum anderen herrscht im Gleich-
strom ein maximaler Konzentrationsgradient zwischen angereicherter Unterphase und unbelade-
ner Oberphase. Dadurch ist der diffusive Stoffiibergang am Einlass des Beckens begiinstigt,
welcher eine schnelle Aufkonzentrierung der Enzymmolekiile in der Oberphase ermoglicht (siehe

Abschnitt 6.1.1).
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Abbildung 6-7: Schematische Darstellung des horizontalen Flotationsbeckens fiir die kontinu-
ierliche wissrige Zweiphasen-Flotation mit drei Begasungseinheiten fiir die Fiihrung der Ober-
und Unterphase im Gleichstrom sowie mdglicher Rezirkulation beider Phasen.

Durch die horizontale Orientierung ist es aulerdem mdglich, mehrere Begasungseinheiten in dem
Flotationsbecken zu integrieren. Der daraus resultierende hohere Gasgrenzfldchenenintrag ver-
spricht eine hohe Flotationsratenkonstante (siche Abschnitt 5.2.2) und damit ebenfalls eine
schnelle Aufreinigung der Unterphase. Die iiber die drei Massendurchflussregler individuell ein-
stellbaren Gasvolumenstrome erlauben iiber die Langsgeometrie individuell einstellbare Bega-
sungsraten, was wiederum die Phasenverwirbelung lokal beeinflusst. Wihrend am Einlass eine
Vermischung von angereicherter Unterphase und unbeladener Oberphase die Diffusion der En-
zyme in die Oberphase beschleunigt, gilt es diese am Auslass zu vermeiden, um keine mit Unter-

phase vermischte beladene Oberphase aus dem Becken abzufiihren.

Der mittels 3D-Druck hergestellte Prototyp erlaubt das Apparatekonzept zu testen. Das verwen-
dete InkJet-Verfahren erlaubt nicht nur eine schnelle Fertigung des Beckens, sondern ermdglicht
das Realisieren komplexer Geometieren. In Abbildung 6-8 ist der 3D-gedruckte Prototyp aus ver-
schiedenen  Blickrichtungen  gezeigt. Die  Grundfliche des Beckens  betrdgt
145cm x4 cmx 10 cm (L x B x H). Insgesamt fasst der Prototyp ein Unterphasenvolumen von
500 mL und ein Oberphasenvolumen von bis zu 100 mL. Eine technische Zeichnung des hori-

zontalen Flotationsbeckens ist in Anhang A7 zu sehen.
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Abbildung 6-8: Verschiedene Ansichten des 3D-gedruckten Prototypen des horizontalen Flotati-
onsbeckens fiir ein Unterphasenvolumen von 500 mL.

An beiden Stirnseiten des Beckens befinden sich jeweils zwei parallele Ein- bzw. Auslésse fiir
die Ober- und Unterphase, welche sich ausgehend von einem 8 mm breitem kreisformigen Quer-
schnitt in einem 45°-Winkel zum Beckenrand hin 6ffnen. Dies verspricht ein gleichméBiges Stro-
mungsprofil tiber den Querschnitt des Beckens und dadurch reduzierte Totzonen, in welchen kein
Fliissigkeitstransport stattfindet. Auf der Seite des Auslasses ist die Stirnseite in einem 100° Win-
kel schrig zum Boden angewinkelt. Dadurch bildet sich eine Ruhezone, in welcher sich die Ober-
und Unterphase separieren, falls die vorherige Begasungseinheit eine geringe Phasenvermischung
induziert. Begasungsmedien mit Durchmessern von bis zu 40 mm lassen sich durch spezielle, 3D-

gedruckte Adapter in die drei Begasungseinheiten einsetzen.

Kontinuierliche Flotationen sind effizienter, wenn die fliissige Phase die Flotationszelle in einer
Pfropfenstromung durchstromt und keine Riickvermischung, welche zu verkiirzten oder zu langen
Verweilzeiten fiihrt, stattfindet [9]. Zur Charakterisierung der Durchstrémung von Flotationszel-
len sind Tracer-Tests mit Farbstoffen iiblich [87]. In Abbildung 6-9 sind Fotos aus der Draufsicht
auf das Flotationsbecken wéhrend der Durchstromung mit 16,66 mL/min Unterphase (Phasen-

austauschrate 2/h) zu verschiedenen Zeitpunkten nach Injektion eines roten Farbstoffs abgebildet.



6.2 Kontinuierliche wdssrige Zweiphasen-Flotation 101

6s

20s

40s

80s

100s

I T T T T T T —>
0 2 4 6 8 10 12 14

Strecke I/ cm

Abbildung 6-9: Charakterisierung der Durchstromung des horizontalen Flotai-
onsbeckens fiir eine Phasenaustauschrate von 2/h durch Zugabe eines roten Farb-
stoffs zur Unterphase (Fotos aus der Draufsicht).

Nach 6 s bildet sich die angefirbte Unterphase halbkreisformig hinter beiden Einldssen aus. Mit
fortlaufender Durchstromung wachsen beide Stromungsprofile zusammen und es entsteht nach
20 s eine gemeinsame Front. Im Randbereich des Beckens hinkt die Stromung der Front in der
Mitte hinterher. Nach 80 s sind die ersten 11 cm des Beckenbodens vollstindig mit gefarbter Un-
terphase liberflutet und die Front befindet sich bei ca. 13 cm. Neben der zum Beckenrand abfal-

lenden Ausbreitung ist nun ebenfalls ein leichtes Ausfranzen der Stromungsfront zu erkennen.
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Nach 100 s erreicht die gefarbte Unterphase den Auslass des Beckens und féarbt die gesamte Bo-

denfliche rot ein.

Der geringe Volumenstrom bei der Durchstromung des Beckens fiihrt zu einer niedrigen, mittle-
ren Stromungsgeschwindigkeit von 2,8 mm/s in den beiden Zulaufrohren und einer Reynoldszahl
von Re =5,9. Die damit laminare Strémung in den Zulaufrohren fiihrt zu einem parabelformigen
Stromungsprofil (Hagen-Poiseuille-Stromung), das sich durch die im 45°-Winkel weitende Ein-
laufgeometrie in die Breite ausweiten kann. Nachdem die gefarbte Unterphase das Becken ge-
langt, reduziert sich die Stromungsgeschwindigkeit aufgrund der Breite des Beckens. Die beiden
Stromungsprofile wachsen, getrieben von der durch die Reibung zum Beckenrand bedingten Ver-
zogerung, zusammen und bilden eine gemeinsame Stromungsfront aus. Die gleichmiBige Ge-
schwindigkeit in der Kernstromung sowie das durch die Haftbedingung am Beckenrand bedingte
Nachhinken sind typisch fiir eine laminare Einlaufstromung [93]. Das beobachtete Ausfranzen
entlang der Front deutet auf geringe Diffusion hin, die zusétzlich zu einer gleichméBigen Aus-

breitung iiber die Breite des Beckens beitragt.

Das gleichméBige Voranschreiten der Stromungsfront indiziert eine Pfropfenstromung der Un-
terphase durch das Becken und verspricht einen effizienten Phasenaustausch im kontinuierlichen
Betrieb der wissrigen Zweiphasen-Flotation. Die Ausbreitung der Stromung iiber die komplette
Breite des Beckens verhindert Totzonen und gewéhrleistet, dass die Enzyme der angereicherten
Unterphase tliber die Begasungseinheiten gefiihrt werden und sich an die Gasblasen anlagern kon-

nen.

6.2.2 Charakterisierung der Phasenverwirbelung

Die in der Unterphase aufsteigenden Gasblasen konnen wihrend sie die Grenzflache zur Ober-
phase passieren zu Verwirbelungen des wéssrigen Zweiphasen-Systems fiihren (siehe Ab-
schnitt 5.2.1). Die Phasenverwirbelung wirkt sich lokal entweder positiv oder negativ auf die
Aufkonzentrierung der Enzyme in der Oberphase aus. Am Einlass des Flotationsbeckens unter-
stiitzt eine Verwirbelung aufgrund des hohen Konzentrationsgradients die Diffusion der Enzyme
in die Oberphase. Am Auslass hingegen verhindert eine Vermischung die Separation von Ober-

und Unterphase.
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Die Phasenverwirbelung ldsst sich durch Leitfahigkeitsmessungen in der Unterphase charakteri-
sieren. In Abbildung 6-10 ist die in der Unterphase gemessene elektrische Leitfdhigkeit (k) in
Abhingigkeit des Massenatneils (w) der im Becherglas durch Riihren dispergierten Oberphase
aufgetragen. Die elektrische Leitfdhigkeit x der reinen Unterphase  betrigt
13,16 (£0,008) mS/cm. Mit zunehmenden Massenanteil in der Unterphase w sinkt die Leitfahig-
keit stetig und betrdgt 12,75 (£0,000) mS/cm fiir w = 22 % (w/w). Geldste Salzionen unterstiitzen
den Elektronentransport in Wasser. Siilwasser weist eine elektrische Leitfahigkeit im uS/cm-Be-

reich auf, wihrend k von Meerwasser zwischen 21 — 63 mS/cm betrigt [126].

Die in der Unterphase gemessene hohe elektrische Leitfahigkeit begriindet sich demnach durch
die hohe Salzkonzentration. Die Dispergierung der Oberphase in der Unterphase erhoht dort die
Polymerkonzentration. Die langkettigen PEG 1000 Molekiile hindern die Citrationen an der
freien Bewegung und fiihrend mit zunehmender Konzentration zu einer stetigen Abnahme der
Leitfdhigkeit. Diese ldsst sich durch den linearen Fit durch Gleichung (6.5) in Abhingigkeit des

Massenanteils der in der Unterphase dispergierten Oberphase beschreiben.
k=13,18—-0,019 w (R? = 0,995) (6.5)

Massenanteile von 11 % (w/w) und 22 % (w/w) dispergierter Oberphase entsprechen in etwa ei-
ner vollstindigen Phasenverwirbelung des wéssrigen Zweiphasen-Systems bei den Volumenver-
héltnissen von 0,1 bzw. 0,2. Die deutliche Leitfdhigkeitsreduktion bei der Dispergierung dieser
Massenanteile im Becherglas lidsst eine Quantifizierung der durch den Gaseintrag induzierten

Phasenverwirbelung mittels Leitfdhigkeitsmessungen im Flotationsbecken realistisch erscheinen.
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Abbildung 6-10: Kalibrierung der elektrischen Leitfi- Abbildung 6-11: Phasenverwirbelung (¢) in Abhin-

higkeit (x) in der Unterphase in Abhéngigkeit des dis- gigkeit des integralen Gasvolumenstroms (V;) wihrend

pergierten Massenanteils an Oberphase (w). des Gaseintrags mit Metallgeweben im horizontalen
Flotationsbecken.

In Abbildung 6-11 ist die Phasenverwirbelung (¢) in Abhingigkeit des integralen Gasvolumen-
stroms (V;) fiir die Volumenverhiltnisse Vg = 0,1 und Vg = 0,2 wihrend des Gaseintrags mit
Metallgeweben im Flotationsbecken aufgetragen. Dabei sind bei allen drei Begasungseinheiten
die gleichen individuellen Volumenstrome (V;) eingestellt und die Leitfihigkeitsmessung erfolgt
im Bereich des Auslasses 2 cm unterhalb der wéssrigen Phasengrenze. Grundlage fiir die Bestim-
mung von ¢ ist der zuvor ermittelte lineare Zusammenhang zwischen k und w. Durch den Gas-
blaseneintrag erfolgt jedoch eine zusitzliche Reduktion der Leitfdhigkeit in der Unterphase
aufgrund einer statischen Hinderung der lonenbewegung, sodass die Kalibriergleichung (Glei-
chung (6.5)) nicht direkt anwendbar ist. Zur Ermittlung von ¢ ist deshalb die in den Versuchen
minimale Leitfdhigkeit mit einer vollstandig verwirbelten Oberphase (¢ = 100 %) gleichgesetzt
und tiber eine lineare Regression mit dem Nullpunkt (¢ = 0 %) bei der zu Versuchsbeginn herr-

schenden Leitfahigkeit ohne Gaseintrag erstellt.

Bis zu einem Gasvolumenstrom von 60 ccm betrdgt der Anteil an verwirbelter Oberphase weniger
als 10% fiir beide Volumenverhédltnisse. Bei einer Verdopplung des Gaseintrags auf
V; = 120 ccm ist bereits iiber die Hilfte und ab V; = 240 ccm mehr als 90 % der Oberphase mit
der Unterphase vermischt. Bis zu diesem Punkt ist ein linearer Trend in der Zunahme der Pha-
senverwirbelung unabhingig vom Volumenverhiltnis zwischen Ober- und Unterphase zu erken-
nen. Eine weitere Steigerung der Begasung fiihrt zu schwankenden Werten von ¢ zwischen 88 %

und 100 %.
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Wie bereits in Abschnitt 5.2.1 beschrieben, kann der Phasendurchtritt der Gasblasen in die Ober-
phase zu einer Verwirbelung des wéssrigen Zweiphasen-Systems fiihren. Mit zunehmende Gas-
volumenstrom erhoht sich nicht nur die Anzahl der eingetragenen Gasblasen sondern auch die
BlasengroBe (sieche Abschnitt 5.1.2) und die Phasenverwirbelung nimmt zu. Bis zu einem integ-
ralen Gasvolumenstrom von 240 ccm ldsst sich diese durch Gleichung (6.6) abschitzen.
. (6.6)
¢ = 0,409 V] (R? = 0,974)

Die Ergebnisse bestitigen, dass durch Leitfahigkeitsmessungen die Phasenverwirbelung quanti-
fizierbar ist. Durch die Installation einer Leitfdhigkeitssonde im Auslassbereich des Beckens, ldsst
sich der Gaseintrag so anpassen, dass mdglichst unvermischte Phasen abgezogen werden. Dies

stellt eine erfolgreiche Aufkonzentrierung der Enzyme in der Oberphase sicher.

Der Gasblaseneintrag beeinflusst sowohl die Phasenverwirbelung des wéssrigen Zweiphasen-
Systems als auch die Aufreinigungsgeschwindigkeit entscheidend. Individuell eingestellte Gas-
volumenstrome der einzelnen Begasungseinheiten ermdglichen eine erfolgreiche Aufkonzentrie-
rung der Enzyme in der Oberphase. Diese sind so zu wihlen, dass sowohl ein hoher spezifischer
Gasgrenzfldcheneintrag und gleichzeitig eine moglichst geringe Phasenverwirbelung am Auslass

des Beckens resultiert.

Die zuvor angestellten Untersuchungen zeigen, dass integrale Gasvolumenstrome iiber 120 ccm
zu sehr hohen Phasenverwirbelungen im Flotationsbecken fiihren. Um diese im Bereich des Aus-
lasses moglichst gering zu halten und die Versuchsmatrix zu verkleinern, erfolgt ein Test ausge-
wihlter Kombinationen der Gasvolumenstromen der Begasungseinheiten 1 — 3 (siehe Abbildung
6-7) unter der Bedingung, dass Vs < V, < V; gilt. In Abbildung 6-12 sind die aus verschiedenen
Begasungskombinationen (V;-V,-V5 ccm) resultierenden spezifischen Gasgrenzflicheneintrige
(Sp; gefiillte Balken) und Phasenverwirbelungen (¢; schraffierte Balken) aufgetragen und nach

den jeweiligen integralen Gasvolumenstrémen (V) gruppiert.
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Abbildung 6-12: Spezifischer Gasgrenzflacheneintrag (S, ; gefiillte Balken, links) und die Phasenverwirbe-
lung (¢; schraffierte Balken, rechts) fiir verschiedene Integrale Gasvolumenstréme (V;), welche sich aus unter-
schiedlichen Kombinationen individueler Gasvolumenstrome ( V; ) der drei Begasungseinheiten mit
Metallgeweben ergeben.

Es ist erkennbar, dass S, mit zunehmenden integralen Gasvolumenstrom steigt. Wahrend fiir die
Begasungskombination 10-10-10 ccm Sy, = 2,2 (1/s) gilt, erhdht sich dieser bei einer Verdreifa-
chung von V; auf 90 ccm auf maximal 5,4 (1/s) sowie bei einer Vervierfachung (V; = 120 ccm)
auf Sy, = 6,7 (1/s). Innerhalb einer Gruppierung von V; kénnen sich die Werte fiir S, jedoch un-
terscheiden. Beispielsweise resultiert bei der Gruppe V; = 70 ccm der hochste Sy, mit 4,6 (1/s) bei
der Kombination 30-20-20 ccm wihrend die Kombination 40-20-10 ccm zu Sy, = 4,4 (1/s) fiihrt.
Obwohl nach Gleichung (2.32) der spezifische Gasgrenzflicheneintrag mit dem Begasungsvolu-
menstrom steigt, ist keine lineare Zunahme von S}, mit V; zu beobachten. Dies begriindet sich in
steigenden Sauterdurchmessern bei Erhohung der individuellen Gasvolumenstrome. Auch inner-

halb einer Gruppierung treten daher unterschiedliche spezifische Gasgrenzfldcheneintrige auf.

Die Phasenverwirbelung folgt bis zu einem integralen Gasvolumenstrom von 70 ccm keinem kla-
ren Trend und liegt fiir alle Begasungskombination unterhalb 10 % (rote horizontale Linie), wobei
fiir die Kombination 30-20-10 ccm die minimale Phasenverwirbelung von 3,4 % resultiert. Bei
der Gruppe V; = 80 ccm, ist die Kombination 30-30-20 ccm die einzige, bei welcher ¢ < 10 % ist.

Fiir noch hohere integrale Gasvolumenstrome liegt die Phasenverwirbelung stets iiber der 10 %-
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Marke. Ab V; = 100 ccm ist der Anteil der Phasenverwirbelung iiber 68 % fiir alle untersuchten
Begasungskombinationen. Mit steigenden individuellen Gasvolumenstromen nimmt sowohl die
Grofe, als auch die Anzahl der in die Unterphase eingetragenen Gasblasen zu. Dadurch erhoht
sich die Beanspruchung der wissrigen Phasengrenze beim Aufsteigen der Blasen in die Ober-
phase, was eine Zunahme der Phasenverwirbelung bewirkt. Fiir eine engere Auswahl an mogli-
chen Kombinationen, ist fortan das Kriterium ¢ <10 % gewéhlt. Von den untersuchten
Begasungskombinationen sind unter dieser Bedingung vor allem einige Einstellungen aus den
Gruppen mit 70 ccm bzw. 80 ccm integralen Gasvolumenstrom interessant, da diese zu hohen
spezifischen Gasgrenzflicheneintrégen fithren. Bei der Begasung mit 30-20-20 ccm ist ¢ am ge-
ringsten und Sy, gleichzeitig am hochsten innerhalb der Gruppe. Ahnliche Werte resultieren bei
der Kombination 40-20-10 ccm. Die Kombination 30-30-20 ccm resultiert im hdchsten Wert fiir
Sp, bei einer Phasenverwirbelung kleiner 10 %. Die Begasung mit 30-20-10 ccm gewéhrt eine mi-

nimalen Phasenverwirbelung bei immer noch hohem §j,.

6.2.3 Steigerung der Aufreinigungsgeschwindigkeit

Eine geeignete Begasungskombination fiir die Aufkonzentrierung der Enzyme wéhrend der kon-
tinuierlichen wiassrigen Zweiphasen-Flotation im horizontalen Flotationsbecken sollte sowohl ei-
nen hohen Gasgrenzflicheneintrag, als auch eine geringe Phasenverwirbelung am Auslass
gewihrleisten, um so eine hohe Aufreingigungsgeschwindigkeit und hohe Abscheidegrade zu er-

moglichen.

Die im vorherigen Abschnitt diskutierten und in Abbildung 6-11 farbig hinterlegten Begasungs-
kombinationen versprechen eine effizienten Gasblaseneintrag wihrend der kontinuierlichen
wissrigen Zweiphasen-Flotation. In Abbildung 6-13 sind die Abscheidegrade der Phospholipase
wihrend den Flotationsversuchen im horizontalen Flotationsbecken mit den verschiedenen Bega-
sungskombinationen und einer konstanten Phasenaustauschrate von 1/h bei einem Volumenver-
hiltnis von 0,2 aufgetragen. Die Standardabweichungen sind aus Ubersichtsgriinden nicht

abgebildet.
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Abbildung 6-13: Abscheidegrade der Phospholipase Abbildung 6-14: Spezifischer Gasgrenzflachenein-
wiahrend der Flotation im horizontalen Flotationsbe- trdge (S,) und Flotatationsratenkonstanten (k), welche
cken fiir unterschiedliche Gasvolumenstromkombinati- aus den Flotationsversuchen im Flotationsbecken mit
onen wihrend dem Gaseintrag iiber Metallgewebe. verschiedenen Begasungskombinationen resultieren.

Wihrend der Rezirkulation, in welcher sowohl die Ober- als auch die Unterphase im Kreislauf
durch das Becken gepumpt werden, steigen die Abscheidegrade stark an. Der im Vergleich
flachste Anstieg ist bei der Begasungskombination 30-20-10 ccm (blaue Kreise) zu beobachten.
Nach 15 min Flotationszeit nimmt die Steigung des Abscheidegradverlaufs ab und nach 30 min
bleibt der Abscheidegrad fiir die restliche Zeit der Rezirkulation bei ca. 60 %. Am steilsten steigt
der Abscheidegrad zu Beginn bei Begasung mit 30-20-20 ccm (griine Vierecke) an und erreicht
nach 15 min bereits 66,2 (+0,4) %. AnschlieBend erfolgt auch hier ein Abknicken des Verlaufs
des Abscheidegrads der zwischen 30 min und 60 min Flotationszeit im Mittel 71,3 (£0,5) % be-
tragt. Die beiden anderen Begasungskombinationen fithren zu einem &hnlich schnellen Anstieg
des Abscheidegrads, wobei bei der Begasung mit 30-30-20 ccm (rote Dreiecke) ein fritheres Ab-
knicken und ein niedrigerer mittleren Abscheidegrad von 62,8 (+2,0) % resultiert. Auch bei der
Begasungskombination 40-20-10 ccm (gelbe Rauten) ist der Mittelwert des Abscheidegrades
zwischen Minute 30 und 60 mit 68,3 (£1,5) % niedriger als bei der 30-20-20 ccm Kombination.

Zu Beginn der Rezirkulationsphase ist die Unterphase mit Phospholipase angereichert und die
Oberphase unbeladen. Mit Beginn des Gasblaseneintrags findet der Massentransfer der Enzyme
in die Oberphase statt. Die Rezirkulation der beiden Phasen verhindert, dass Totzonen im Flota-
tionsbecken entstehen, in welchem die Enzyme nicht mit den Gasblasen in Kontakt treten. Da
wihrend der Rezirkulation kein Phasenaustausch stattfindet, 4hneln die Verldufe der Abscheide-

grade denen aus der Batch-Flotation und es ldsst sich der bekannte, exponentielle Fit (Gleichung
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(2.31), gestrichelte Linien) anlegen. Dadurch ldsst sich ebenfalls die Flotationsratenkonstante be-
stimmen, die fiir die gezeigten Versuche in Abbildung 6-14 zusammen mit dem spezifischen Gas-
grenfzlicheneintrag der verschiedenen Begasungskombinationen dargestellt ist. Hier zeigt sich,
dass die Begasungskombination 30-20-10 ccm mit k = 15,9 - 1072 /min die niedrigste Flotati-
onsratenkonstante bewirkt. Mit zunehmenden S}, steigt auch der Wert von k bis zum Hochstwert
von 31,0 - 1072 /min fiir die Begasungskombination 30-20-20 ccm. Die Werte der Begasungs-
kombination 30-30-20 ccm weichen von diesem Trend ab, trotz hochstem spezifischen Gasgrenz-
flicheneintrag resultiert hier ein niedriger Wert von k = 23,8 - 1072 /min. Im Vergleich zur 30-
20-20 ccm Kombination ist hier ein héherer Gasvolumenstrom an der zweiten Begasungseinheit.
Die Folge ist eine hohere Phasenverwirbelung am Auslass des Beckens und dadurch begiinstigte

Riickdiffusion der Enzyme in die Unterphase.

Wie bereits in den Batch-Versuchen beobachtet, steigert ein hoher Gasgrenzflicheneintrag die
Flotationsrate. Jedoch beeinflusst auch die Phasenverwirbelung den Massentransfer signifikant.
Wihrend Verwirbelungen am Einlass des Beckens zur Diffusion der Enzyme in die Oberphase
beitragen, fithren sie am Auslass des Beckens zu einer unerwiinschten Riickdiffusion der Enzyme

aus der beladenen Oberphase in die aufgereinigte Unterphase.

Im kontinuierlichen Betrieb (Minute 60 — 120) werden die abgezogenen Phasen nicht rezirkuliert,
sondern im gleichen Mal3e durch angereicherte Unterphase bzw. unbeladene Oberphase am Ein-
lass des Beckens ersetzt. Bei der Begasung mit 40-20-10 ccm stellt sich wéhrend des kontinuier-
lichen Betriebs ein nahezu konstanter Abscheidegrad von 67,2 (£2,3) % ein. Bei der Begasung
mit 30-20-10 ccm und 30-30-20 ccm ist der Abscheidegrad abnehmend im zeitlichen Verlauf.
Hier betragen die Steigungen der fiir den kontinuierlichen Betrieb angelegten linearen Fits (ge-
punktete Linien) —0,019 %/min bzw. —0,022 %/min. Hingegen fiihrt die Begasungskombination
30-20-20 ccm zu einer Zunahme des Abscheidegrads im kontinuierlichen Betrieb um

10,03 %/min auf einen Endwert von 74,3 (£2,0) % nach 120 min Flotationszeit.

Ein konstanter Verlauf des Abscheidegrads resultiert bei einem Transport aller Enzymmolekiile,
die in der angereicherten Unterphase in das Becken gelangen, in die Oberphase. Gehen hingegen
nicht alle zugefiihrten Enzymmolekiile in die Oberphase {iber, bevor sie das Flotationsbecken am

Auslass wieder verlassen, sinkt der Abscheidegrad im zeitlichen Verlauf. Dies scheint sowohl auf
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einen zu niedrigen Gasgrenzfldcheneintrag wie bei der Begasungskombination 30-20-10 ccm zu-
zutreffen, als auch auf eine zu hohe Phasenverwirbelung durch zu starke Begasung wie bei der
Kombination 30-30-20 ccm. Der ansteigende Abscheidegrad bei der Begasung mit 30-20-20 ccm
hingegen resultiert, wenn zusitzlich zu den neu zugefiihrten Enzymen noch vorhandene Enzyme
der Unterphase in die Oberphase gelangen und gleichzeitig nur eine geringe Riickdiffusion am

Auslass des Beckens erfolgt.

Fiir eine schnelle und hohe Aufkonzentrierung von Enzymen wihrend der kontinuierlichen wass-
rigen Zweiphasen-Flotation ist die Wahl geeigneter individueller Gasvolumenstrome der einzel-
nen Begasungseinheiten entscheidend. Der spezifische Gasgrenzfldcheneintrag sowie die
Phasenverwirbelung sind zwei entscheidende Parameter zur Beurteilung verschiedener Bega-
sungskombinationen. Fiir den 3D-gedruckten Prototypen des horizontalen Flotationsbeckens ist
die Begasung mit Metallgeweben mit den individuellen Gasvolumenstromen von 30-20-20 ccm

als besonders vorteilhaft identifizierbar.

Der ansteigende Abscheidegrad wéhrend des kontinuierlichen Betriebs des Flotationsbeckens bei
der Begasungskombination 30-20-20 ccm verspricht einen hoheren Phasendurchsatz zu erlauben.
In Abbildung 6-15 ist der Abscheidegradverlauf bei einer Verdopplung der Phasenaustauschrate
auf 2/h (gefiillte Vierecke) im Vergleich zum bereits gezeigten Verlauf bei einer Austauschrate
von 1/h (ungefiillte Vierecke) wihrend einer Phasenfithrung im Gleichstrom aufgetragen. Zusitz-
lich zeigen die gekreuzten Vierecke den Abscheidegrad fiir einen Versuch, bei dem die Oberphase

im Gegenstrom zur Unterphase mit einer Austauschrate von 1/h gepumpt wird.

Der Abscheidegrad wihrend der Rezirkulationsphase bei einer erhohten Phasenaustauschrate von
2/h dhnelt dem bereits beschriebenen Verlauf des Abscheidegrades bei einer Phasenaustauschrate
von 1/h. Nach 15 min betrégt der Abscheidegrad hier 63,4 (+1,9) %. Anschlieend flacht der Ver-
lauf ab und der Abscheidegrad betrégt zwischen Minute 30 und 60 im Mittel 67,5 (+2,3) %. Im
kontinuierlichen Betrieb fiihrt die Erhdhung des Phasendurchsatzes zu einem um —0,048 %/min
abnehmenden Abscheidegrad, sodass dieser nach 120 min Flotationszeit auf 66,0 (+1,7) % ab-

sinkt.
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Abbildung 6-15: Abscheidegrade der Phospholipase wihrend der
Flotation im horizontalen Flotationsbecken fiir unterschiedliche Pha-
senaustauschraten und Strdmungsrichtungen bei einer Begasung mit
dem Metallgewebe und der Begasungskombination 30-20-20 ccm.

Das Pumpen beider wéssrigen Phasen im Gegenstrom fiihrt zu einem langsameren und niedrige-
ren Anstieg des Abscheidegrads wihrend der Rezikulation. Nach 15 min betrdgt dieser
54,9 (£0,8) % und pendelt sich zwischen Minute 30 und 60 auf 58,0 (+0,9) % ein. Im kontinuier-
lichen Betrieb nimmt hier der Abscheidegrad mit einer Steigung von +0,040 %/min zu und betragt

nach 120 min Flotationszeit 60,4 (£2,9) %

Im Gleichstrom hat die Erh6hung der Phasenaustauschrate von 1/h auf 2/h wihrend der Rezirku-
lation einen geringen Einfluss auf den Abscheidegrad, der sich im Vergleich um ca. 3 %-Punkte
reduziert. Da hier die beiden wissrigen Phasen im Kreislauf gefiihrt werden, verindert die erhdhte
Pumprate lediglich die Stromungsgeschwindigkeit durch das Becken, nicht jedoch die Konzent-
rationsverldufe. Die geringe Reduktion des Abscheidegrads ist vermutlich auf eine leicht erhdhte
Phasenverwirbelung aufgrund der schnelleren Durchstromung des Beckens, und der damit ver-
bundenen Riickdiffusion am Auslass, zuriickzufithren. Wahrend des kontinuierlichen Betriebs
hingegen, gelangt bei hoherer Pasenaustauschrate pro Zeit mehr Enzym in das Becken. Der ab-
nehmende Trend des Abscheidegrads impliziert, dass nicht alle zugefiihrten Phopholipasemole-
kiile in die Oberphase transportiert werden.

Die Fiihrung von Ober- und Unterphase im Gegenstrom verdndert die Konzentrationsgradienten

die im horizontalen Flotationsbecken herrschen. Auf der einen Seite trifft die angereicherte Un-
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terphase auf die bereits beladene Oberphase und auf der gegeniiberliegenden Seite flie3t die un-
beladene Oberphase iiber der aufgereinigten Unterphase. Dadurch reduzieren sich die Konzent-
rationsgradienten und damit die treibende Kraft der Diffusion. Die Folge ist eine niedrigere
Aufreinigungsgeschwindigkeit und ein reduzierter Trenngrad wéhrend der Rezirkulation. Im kon-
tinuierlichen Betrieb erhoht sich die Enzymkonzentration in der Unterphase, die der beladenen
Oberphase gegeniibersteht. Dadurch ist der diffusive Stofftransport wieder verstirkt und der Ab-

scheidegrad steigt mit der Zeit an.

Der Vergleich zwischen Gleich- und Gegenstrom bestitigt die Uberlegungen wihrend der Kon-
zeptionierung des horizontalen Flotationsbeckens (siehe Abschnitt 6.2.1), dass ein maximaler
Konzentrationsgradient zwischen unbeladener Oberphase und angereicherter Unterphase am Ein-
lass des Beckens die Diffusion der Enzyme in die Oberphase fordert. Die kontinuierliche wéssrige
Zweiphasen-Flotation ist am effizientesten, wenn sie im Gleichstrom und unter riumlicher Tren-
nung der zu- und abgefiihrten Phasen betrieben wird. Die Phasenaustauschrate definiert den
Durchsatz an angereicherter Unterphase, die pro Zeit aufreinigbar ist. Sie ist so zu wéhlen, dass

ein moglichst konstanter Abscheidegrad wéhrend des kontinuierlichen Betriebs gewihrleistet ist.

6.3 Schlussfolgerungen

In den vorherigen Kapiteln ist der Einfluss des Stoffsystems und des Gaseintrags auf die wissrige
Zweiphasen-Flotation beschrieben. Sowohl der diffusive Stofftransport als auch die Flotation be-
stimmen den Massentransfer der Enzyme in die Oberphase. Aus den bereits gewonnenen Erkennt-
nissen und der Charakterisierung von Prozessparametern ldsst sich sowohl die Prozessfiihrung,

als auch das Anlagendesign optimieren.

Eine hohe anfingliche Enzymkonzentration in der Unterphase fiihrt zu einem hohen Konzentra-
tionsgradienten zu Prozessbeginn und begiinstigt dadurch die Diffusion der Enzyme in die Ober-
phase. Nach Moglichkeit sind aufzureinigende Biosuspensionen daher nicht zu verdiinnen,

sondern direkt mit den phasenbildenenden Komponenten der Unterphase zu versetzen.

Auch die Blasenverweilzeit ist ein wichtiger Prozessparameter, wobei bereits geringe Fiillhéhen

fiir eine vollstindige Beladung der Blasen wéhrend ihrem Aufstieg in der Unterphase ausreichen.
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Die Ablosung der Enzyme wihrend des Aufstiegs in der Oberphase hingegen hingt von der Auf-
stiegszeit innerhalb dieser ab. Um eine moglichst vollstindige Ablosung zu erreichen, sollte die
Fiillhohe der Oberphase moglichst hoch sein. Jedoch ist diese kein frei wahlbarer Parameter, da
das gewiéhlte Volumenverhéltnis beider Phasen und die Anlagengeometrie das Oberphasenvolu-
men bestimmen. Der Einsatz moglichst schmaler Flotationszellen bzw. Becken steigert die Bla-

senverweilzeit.

Die kontinuierliche wissrige Zweiphasen-Flotation weist eine hohere Raum-Zeit-Ausbeute ge-
geniiber der Batch-Flotation auf. Jedoch sind vertikale Flotationszellen fiir einen kontinuierlichen
Betrieb ungeeignet, da keine rdumliche Trennung zwischen frischen und bereits prozessierten
Phasen moglich ist. Das entwickelte horizontale Flotationsbecken erlaubt eine rdumliche Tren-
nung von Ein- und Auslass der Phasen und eine Steigerung des spezifischen Gasgrenzflachenein-
trags durch mehrere Begasungseinheiten. Zudem ermdglicht die langliche Geometrie die Ober-
und Unterphase im Gleichstrom zu pumpen, wodurch die Diffusion der Enzyme in die Oberphase

am Einlass des Beckens begiinstigt ist.

Leitfdhigkeitsmessungen ermdoglichen die Quantifizierung der Phasenverwirbelung im Becken.
Durch lokale Anpassung der Gasvolumenstrome ldsst sich die Flotationsratenkonstante steigern
und gleichzeitig eine Phasenvermischung am Auslass des Beckens verhindern. Durch die Wahl
einer geeigneten Begasungskombination erhoht sich die Aufreinigungsgeschwindigkeit und er-
moglicht eine hohere Phasenaustauschrate. Dadurch lésst sich pro Zeit entweder ein grofere
Menge Biosuspension aufarbeiten, oder bei gleichbleibendem Durchsatz das Apparatevolumen
reduzieren. Damit scheint die kontinuierliche wéssrige Zweiphasen-Flotation besonders geeignet

als Aufreinigungsverfahren das kontinuierlichen Fermentationsprozessen nachgeschaltet ist.
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Kapitel 7

Fazit und Ausblick fiir zukunftige
Arbeiten

7.1 Zusammenfassung

Die erarbeitete Strategie zur Prozessentwicklung der wéssrigen Zweiphasen-Flotation gliedert

sich in drei Schritte. Diese sind in Abbildung 7-1 skizzierten und nachfolgend diskutiert.

Dichte, Viskositiit,

Geeignetes
Begasungsmedium  Grenzflichenspannung

(1) Charakterisierung stofflicher Schliisselparameter
o Auswahl und Definition des wiéssrigen Zweiphasen-Systems
o Einfluss von Biosuspension, pH-Wert, Temperatur und Gas

Definiertes Zweiphasen-System: » Fremdprotein verringert
* PEG 1000 + Citrat Abscheidegrad
s TLL=45%;Vg=0,1 * Luftsauerstoff kann Aktivitit
* pH=9,5;T=15-30°C reduzieren
r

(2) Implementierung des Gasblaseneintrags

o Erzeugen verschiedener Blasengroflen mit pordsen Medien

o Spezifischer Gasgrenzflicheneintrag und Phasenstablilitét

BlasengroBenverteilungen: Ideales Blasengrofenfenster:
* Glasmembran: ds, = 309 pm * 281 um < dg < 543 pm
* Lochsieb: d;, =381 pum Flotationsratenkonstante:

* Metallgewebe: d3, = 685 um « k'=3,25-10"2, (ﬁ)

(3) Optimierung der Prozessfithrung und des Anlagendesigns
o Batch-Betrieb oder (semi-)kontinuierlicher Phasenaustausch
o Vertikaler Flotationszylinder oder horizontales Flotationsbecken

Ideale Prozessfiihrung: Optimiertes Anlagendesign:

* Hohe anféngliche Enzymkonz. * horizontales Flotationsbecken
* Kontinuierliche ATPF * Phasenverwirbelung am

* Phasen im Gleichstrom v Auslass moglichst gering

Abbildung 7-1: Strategie zur Prozessentwicklung der wiéssrigen Zweiphasen-Flotation mit den wesentli-
chen Ergebnissen und Erkenntnisse fiir die Aufreinigung des technischen Enzyms Phospholpase A».
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(1) Charakterisierung stofflicher Schliisselparameter

Fiir eine hohe Aufkonzentrierung der Phospholipase in der Oberphase bedarf es eines geeigneten
Zweiphasen-Systems. Polymer-Salz-Systeme sind kostengiinstig und eignen sich daher besonders
zur Prozessierung grof3er Mengen an Biosuspension. Die Verwendung von biologisch abbaubaren
Salzen den Aufwand bei der Abwasserbehandlung der aufgereinigten Unterphase nach der Flota-
tion. Polyethylenglycol ist ein kostenglinstiges, in verschiedenen Kettenléngen bzw. Molekular-
gewichten verfiigbares Polymer, das sich als Hauptbestandteil der Oberphase eignet. Durch
Triibungstitrationen ldsst sich die Mischungsliicke der phasenbildenden Komponenten bestim-

men und ausgehend davon Ansatzpunkte fiir Extraktionsversuche ermitteln.

Die Extraktionsversuche erfolgen schnell und im kleinen MaBstab und erlauben es geeignete Pha-
senzusammensetzungen zu finden. Fiir einen moglichst hohen Abscheidegrad ist eine hohe Affi-
nitit des Produkts zur Oberphase notig. Diese hingt maBgeblich von der gewéhlten
Konodenldnge und damit von der aussalzenden Wirkung der Unterphase ab. Fiir eine hohe Auf-
konzentrierung sorgt ein moglichst geringes Volumenverhiltnis. Die Wahl eines geeigneten pH-
Bereichs, sowie ggfs. die Zugabe additiver Salze kann den Verteilungskoeffizienten und somit

die Aufkonzentrierung zusétzlich steigern.

Batch-Flotationen ermdglichen das Extraktionsystem in Hinblick auf eine schnelle Aufreinigung
zu testen. Dabei erweist sich ein pH-Wert in der Nihe des isoelektrischen Punkts als vorteilhaft.
Durch die neutrale Oberflichenladung von Makromolekiilen wie Enzymen ist dort die Anlage-
rung an die hydrophoben Gasblasen begiinstigt und somit die Flotationsratenkonstante maximal.
Die Batch-Flotationsversuche offenbaren zusétzlich den Einfluss des Gases auf die Produktstabi-
litdt. Dabei kann Luftsauerstoff insbesondere bei Enzymen schédigend wirken und somit die bi-
okatalytische Aktivitit hemmen. Bei der Begasung mit Luft ist daher entweder auf kurze

Prozesszeiten zu achten oder ein Wechsel auf ein inertes Gas wie Stickstoff in Betracht zu ziehen.

Die Selektivitdt der wissrigen Zweiphasen-Flotation ist bestimmt durch die Affinitdt von Ziel-
produkt und Verunreinigung zur Oberphase und von deren Wechselwirkungen mit den Gasblasen.
Eine Flotation von in der Biosuspension enthaltenen Proteinen ist daher, je nach pH-Wert, nicht

auszuschlieffen. Mikroorganismen neigen meist nicht zur Flotation und auch die Anwesenheit von
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Antischaummitteln stort die wassrige Zweiphasen-Flotation nur geringfiigig, sodass eine direkte

Abtrennung und Aufkonzentrierung des Produkts aus Fermentationsbrithen moglich ist.

Fiir die Aufreinigung der Phospholipase erweist sich ein PEG 1000-Citrat-System bei einer Ko-
nodenlénge von 45 % und einem Volumenverhéltnis von 0,1 als vorteilhaft. Ein pH-Wert von 9,5
garantiert eine schnelle Flotation und hohe Abscheidegrade in einem Temperaturbereich zwi-
schen 15 — 30 °C. Die Anwesenheit von additiven Salzen und anderen Bestandteilen von Fermen-
tationsmedien zeigen keinen groflen Einfluss auf das Trennergebnis. Eine Ausnahme bilden in
Komplexmedien enthaltene Peptide und Aminosduren, die den Trenngrad der Phospholipase re-
duzieren. Um trotzdem eine erfolgreiche Aufreinigung zu erzielen, sollten die Medienbestandteile
wihrend der mikrobiellen Fermentation moglichst aufgebraucht sein. Aulerdem ist bei der Be-
gasung mit Luft darauf zu achten, dass die Phospholipase maximal 45 min dem Luftsauerstoff

ausgesetzt ist, da es sonst Aktivitdtseinbuflen kommit.

(2) Implementierung des Gasblaseneintrags in die Flotationszelle

Der Eintrag von Gasblasen in der Unterphase bildet die Grundlage des Massentransfers der En-
zyme in die Oberphase. Durch pordse Medien wie gesinterte Glasmembranen, Lochsiebe und
Metallgewebe konnen Gasblasen am Boden der Flotationszelle erzeugt werden. Fiir die Grof3e
der entstehenden Blasen ist die Porengroe und besonders die duBlere Porenstruktur entscheidend.
Mit steigendem Gasvolumenstrom kann mehr Gas in die Blase gelangen, bevor sich diese von

der Oberfliche ablost und aufsteigt, was zu einer Zunahme des Blasendurchmessers fiihrt.

Der Sauterdurchmesser charakterisiert die entstehende Blasengrofenverteilung. Mit zunehmen-
der Citratkonzentration reduziert sich dieser aufgrund abnehmender Koaleszenz der Gasblasen.
Die hohe Salzkonzentration in der Unterphase begiinstigt damit kleine Sauterdurchmesser. Dies
wirkt sich positiv auf den spezifischen Gasgrenzflidcheneintrag aus, der mit sinkendem Sauter-
durchmesser und steigendem Gasvolumenstrom zunimmt. Die Flotationsratenkonstante wiede-
rum steigt linear mit dem Gasgrenzflacheneintrag an. Dieser zeigt sich als Schliisselparameter zur
Beurteilung des Gaseintrags und kann bei einer Maf3stabsiibertragung zur Gewéhrleistung hoher

Aufreinigungsgeschwindigkeiten herangezogen werden.

Die Blasengréf3e beeinflusst jedoch nicht nur die Aufreinigungsgeschwindigkeit, sondern auch
die Stabilitdt des wassrigen Zweiphasen-Systems. Sehr kleine Gasblasen konnen die wéssrige

Phasengrenzflache aufgrund der Grenzflachenspannung nicht iiberwinden und bleiben in der
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Grenzfliche stecken, bis sie mit anderen Blasen zu Blasenkomplexen agglomerieren und aufstei-
gen, oder werden direkt durch eine Riickstromung der verdréngten Fliissigkeit wieder zum Boden
der Flotationszelle gezogen. Sehr grofle Blasen hingegen, ziehen wihrend des Durchtritts durch
die Phasengrenzfldche Unterphase mit in die Oberphase und fiihren so zu Phasenverwirbelungen.
Diese konnen im schlimmsten Fall zu einer vollstdndigen Vermischung des wéassrigen Zweipha-

sen-Systems fiihren.

Eine ideale Blasengrofenverteilung gewahrleistet den Phasendurchtritt der Blasen und vermeidet
die Phasenverwirbelung. Aus den Stoffeigenschaften (Grenzflachenspannung, Viskositdt und
Dichte) der beiden wéssrigen Phasen ldsst sich ein ideales Blasengrof3enfenster ableiten. Fiir die
Aufreinigung der Phospholipase im definierten PEG 1000-Citrat-System liegt dieses im Bereich
zwischen 281 pm und 543 pm. Von den untersuchten Begasungsmedien zeigt das Metallgewebe

mit 43 % den groBten Anteil an entstehenden Blasen in diesem Bereich.

(3) Optimierung der Prozessfiihrung und des Anlagendesigns

Fiir eine mdglichst schnelle und effiziente Aufreinigung ist eine ideale Prozessfithrung und ein
optimiertes Anlagendesign nétig. Neben der Flotation bestimmt auch der diffusive Stofftransport
den Massentransfer des Produkts in die Oberphase. Dieser ist maximal, wenn der Konzentrati-
onsgradient zwischen angereicherter Unterphase und unbeladener Oberphase moglichst hoch ist.
Dafiir ist eine hohe anfangliche Produktkonzentration in der Unterphase forderlich. Bei der Auf-
bereitung von Fermentationsbriihen sollten diese daher nicht verdiinnt, sondern die phasenbilden-

den Komponenten zur Ausbildung der Unterphase direkt zugegeben werden.

Durch einen kontinuierlichen Austausch der beiden wéssrigen Phasen, ldsst sich ein gilinstiger
Konzentrationsgradient erzielen. Besonders geeignet zeigt sich hierfiir ein horizontales Flotati-
onsbecken. Durch Pumpen der Ober- und Unterphase im Gleichstrom, flieBen am Einlass unbe-
ladene Ober- und angereicherte Unterphase iibereinander. Der hohe Konzentrationsgradient
bewirkt eine Diffusion des Produkts in die Oberphase. Eine méfige Phasenverwirbelung in die-
sem Bereich erhoht die Phasengrenzfliche und damit den diffusiven Stofftransport in die Ober-
phase. Am Auslass hingegen werden die abgereicherte Unter- und beladene Oberphase abgefiihrt.
Hier ist der diffusive Stofftransport der Flotation entgegengerichtet und eine Phasenverwirbelung

wirkt sich negativ aus.
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Durch das horizontale Design ist es moglich mehrere Begasungseinheiten am Boden des Flotati-
onsbeckens zu installieren. Mit Leitfdhigkeitsmessungen in der Unterphase lassen sich die Pha-
senverwirbelung quantifizieren und Begasungskombinationen wéhlen, die eine schnelle
Aufkonzentrierung und hohe Abscheidegrade gewihrleisten. Fiir die Auslegung der Apparatege-
ometrie muss der Einfluss der Blasenverweilzeit untersucht werden. Durch geeignete Fiillhohen
kann so eine vollstandige Beladung der Gasblasen in der Unterphase und nach Moglichkeit eine

vollstdndige Entladung in der Oberphase erzielt werden.

Die kontinuierliche wissrige Zweiphasen-Flotation der Phospholipase steigert die Raum-Zeit-
Ausbeute im Vergleich zum Batchbetrieb um das 2,5-fache. Fiir die Anlagerung an die Gasblasen
in der Unterphase zeigt sich eine Fiillhohe von 10 cm als ausreichend. Durch ein moglichst
schmales Design des Fotationsbeckens ergibt sich gleichzeitig unter Wahrung des Volumenver-
hiltnisses eine hohe Oberphase. Die Leitfidhigkeitsmessungen im Bereich des Auslasses zeigen,
dass ein hoher spezifischer Gasgrenzflicheneintrag und gleichzeitig eine geringe Phasenverwir-
belung bei unterschiedlichen Gasvolumenstromen der drei integrierten Begasungseinheiten mog-
lich sind. Der zu favorisierende Gaseintrag erfolgte mit dem Metallgewebe und einem
Gasvolumenstrom von 30 ccm an der ersten Einheit nach dem FEinlass, und jeweils 20 ccm beti

den beiden anderen.

7.2 Einordnung der wassrigen Zweiphasen-Flotation

Die wissrige Zweiphasen-Flotation ist ein integratives Aufbereitungsverfahren fiir biotechnolo-
gisch hergestellte Produkte. Insbesondere bei kontinuierlichen Fermentationsprozessen verspricht
die kontinuierliche ATPF die Betriebskosten deutlich zu reduzieren. Biomolekiile konnen direkt
aus der Fermentationsbriihe abgetrennt und in der Oberphase aufkonzentriert werden. Die Not-
wendigkeit einer vorgeschalteten Zellseparation und der damit einhergehende Produktverlust ent-
fallen. Zusitzlich sinken der apparative und energetische Aufwand des Aufbereitungsprozesses
und es resultieren ein stark aufkonzentriertes Produktkonzentrat und hohe Ausbeuten. Durch die
hohe Selektivitit der ATPF kann auflerdem eine hohe Produktreinheit erzielt werden. Fiir die
finale Produktformulierung ist eine Verdrangungskristallisation der Biomolekiile in der polymer-
reichen Oberphase, eine Ultrafiltration oder die Separation in Rohrenzentrifugen denkbar. Diese

sind aufgrund des reduzierten Volumens wirtschaftlich zu betreiben. Auch eine direkte
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Spriihtrocknung der beladenen Oberphase kommt in Frage. Dabei konnte eine Pegylierung fiir

eine zusitzliche Stabilisierung der Biomolekiile sorgen.

Durch den Massentransfer der Flotation stellt die ATPF einen energetisch effizienten Prozess dar.
Gulden zeigte anhand eines Kostenvergleichs die Vorteile der Flotation gegeniiber der Zentrifu-
gation oder Querstromfiltration. Bei der Flotation von Biomasse aus einer Fermentationsbriihe
entstehen sowohl geringere Energie- als auch Gesamtkosten pro Tonne erzeugten Produkts [127].
Gegeniiber der Flotation bietet die ATPF zusitzlich den Vorteil, das Produkt in einer wéssrigen
Oberphase und nicht in einem schwer prozessierbaren Schaum aufzukonzentrieren. Durch das
Ausnutzen des Auftriebs von Gasblasen findet die Flotation vor allem bei Trennaufgaben mit

groBBen Volumenstromen und niedriger Produktkonzentration Anwendung.

Beides ist bei der Fermentation von industriellen Enzymen der Fall. Die groen Fermentations-
mengen schrianken den Einsatz klassischer Extraktion auf Grund der hohen Materialkosten ein.
Deshalb findet die ATPE bisher im industriellen MaBstab nur fiir Pharmaenzyme Anwendung [6].
Die hohe Aufkonzentrierung, die Reduktion der Oberphase und der energieeffiziente Flotations-
mechanismus machen die ATPF fiir die Produktaufreinigung technischer Enzyme deutlich attrak-

tiver als die ATPE.

In Abbildung 7-2 sind klassische Aufbereitungsstrategien bei der Gewinnung technischer Enzyme
der ATPF gegeniiber gestellt. Durch die mikrobielle Fermentation in einem Bioreaktor liegen
sowohl die extrazelluliren Enzyme, als auch die Mikroorganismen und Verunreinigungen wie
Medienbestandteile in einer verdiinnten, wassrigen Suspension vor. Die direkte Abtrennung und
Aufkonzentrierung durch die ATPF ermdglicht die Gewinnung eines Enzymkonzentrats in einem
einzelnen Trennschritt. Hingegen miissen bei einer klassischen Aufbereitung zunichst die Mik-
roorganismen iiber Mikrofiltration oder Zentrifugation unter hohem Energieaufwand aus der Bi-
osuspension entfernt und diese anschlieBend durch eine Ultrafiltration von geldsten

Verunreinigungen befreit und aufkonzentriert werden.
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Abbildung 7-2: Vergleich méglicher Aufbereitungsstrategien bei der Gewinnung technischer Enzyme.

Die ATPF ist jedoch nicht auf die Aufreinigung von Enzymen beschrankt. Das Verfahren ldsst
generell auf die Abtrennung von Polymeren aus komplexen Suspensionen iibertragen. Von be-
sonderem Interesse sind beispielsweise Polyhydroxyalkanoate (PHA). Sie konnen durch mikro-
bielle Fermentation produziert werden und stellen als Grundstoff fiir Bioplastik eine
umweltfreundliche Alternative zu herkdmmlichen Kunststoffen dar. Obwohl Biokunststoffe bio-
logisch abbaubar sind, schrinken die hohen Herstellungskosten den Einsatz ein. Der Produktpreis
von Biokunststoffen ist mit 3000-4500€/t deutlich hoher als der von Massenkunststoffen (PE, PP
oder PS) mit 1000-1200€/t [128]. Besonders die Abtrennung der PHA aus der Fermentations-
briihe (nach erfolgtem Zellaufschluss) begriindet einen Grofteil der Kosten. Die Extraktion stellt
das am hiufigsten zum Einsatz kommende Verfahren bei der PHA Aufreinigung dar, verursacht
aber durch groBe Losemittelmengen hohe Materialkosten. Auch die Flotation gilt als erfolgreicher

Trennprozess fiir PHA. [129,130]
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Auch fiir bereits bestehende Extraktionsprozesse ermoglicht die ATPF enorme Kostenerspar-
nisse. Wie aktuelle Publikationen und Forschungsarbeiten zeigen kann durch die ATPF im Ver-
gleich zur ATPE die eingesetzte Polymermenge um das 10-fache reduziert werden [17,25]. Rosa
et al. betrachten die Kostenverteilung fiir einen industriellen Extraktionsprozess zur Aufreinigung
von Antikorpern (840 m?/a Fermentationsvolumen). Die Materialkosten nehmen dabei 58 % der
Betriebskosten ein, wobei wiederum 53 % der Materialkosten durch die Rohstoffkosten des Po-
lymers fiir die Oberphase (hier: 1324 t/a PEG mit 2.000 US$/t) verursacht werden. Im konkreten
Fall betragen die Kosten fiir das PEG 2.648.000 US$/a. [131]. Durch ein Ersetzen der ATPE
durch die ATPF wire also eine Ersparnis von 2.383.200 US$/a (90% der PEG-Kosten) realistisch

und wiirde den Kostenanteil des PEGs von ca. 30% auf 4% der Betriebskosten senken.

7.3 Ausblick

Die vorliegende Arbeit kann als Leitfaden fiir die Prozessentwicklung der ATPF von biotechno-
logisch hergestellten Produkten betrachtet werden. Fiir eine noch bessere Abstimmung des wass-
rigen Zweiphasen-Systems auf das Zielmolekiil sind high-throughput-screenings zielfiihrend.
Der Einsatz von Pipetierrobotern ermdglicht hierbei das Testen einer grofleren Anzahl verschie-
dener Zusammensetzungen des ATPS, um so Maxima fiir die Affinitit der Biomolekiile zur Ober-
phase zu finden [4]. Die Kosten fiir die phasenbildenden Komponenten lassen sich durch ein
Recycling dieser weiter senken. Die erfolgreiche Riickgewinnung von Polymeren und Alkoholen

[23,132] aber auch Salzen [133] konnte fiir die Zweiphasen-Flotation bereits gezeigt werden.

Die Begasung iiber pordse Medien ermdglicht einen geeigneten Gasblaseneintrag in das Zwei-
phasen-System sowohl in kleinen Flotationszylindern (LabormaBstab), als auch groeren Flotati-
onsbecken (kleiner Pilotmafistab). Bei einer Mal3stabsvergroferung hin zu Produktionsanlagen
ist der Einsatz vieler kleiner Begasungseinheiten denkbar. Diese bieten den Vorteil einer gleich-
mafigen Gasdurchstromung. Bei einzelnen groflen Begasungseinheiten besteht die Gefahr, dass
das pordse Medium nur mittig durchstromt wird und die AuBBenbereiche nicht zur Blasenbildung
beitragen und im schlimmsten Fall Fliissigkeit eintritt. Bei sehr groBen Flotationsbecken ist ein
Gaseintrag iiber Zweistoffdiisen, wie er in pneumatischen Flotationszellen zum Einsatz kommt,

denkbar. Allgemein miissen bei der MalBstabsiibertragung von Flotationszellen sowohl Prozesspa-
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rameter (hier z. B. die Phasenautsauschrate) als auch das Anlagendesign (Geometrie, Stromungs-
bedingungen) berticksichtigt werden [134]. Insbesondere, um die Durchstromung des Flotations-
beckens abzuschétzen und auf groBere Malstidbe iibertragen zu kénnen und verscheieden

Gemoetrien zu evaluieren, scheinen Stromungssimulationen sinnvoll.

Fiir einen effizienten Betrieb der kontinuierlichen wissrigen Zweiphasen-Flotation ist eine geeig-
nete Regelungsstrategie unabdingbar. Da die Produktkonzentration bei kontinuierlichen Fermen-
tationsprozessen immer einer gewissen Schwankung ausgesetzt ist, bleibt auch die
Zusammensetzung der angereicherten Unterphase bei einer kontinuierlichen Aufbereitung nicht
konstant. Der Gaseintrag und der Phasenaustausch im Flotationsbecken muss deshalb regelbar
sein, wofiir es zundchst geeigneter online-Messtechnik bedarf. Durch UV/Vis-Durchflusszellen,
ist es denkbar die Enzymkonzentration sowohl am Einlass, als auch am Auslass des Beckens zu
messen. Steigt diese im Zulauf der Unterphase an, ist es notig den spezifischen Gasgrenzflachen-
eintrag zu erhéhen, um die Flotationsrate zu steigern und so bei gleicher Phasenaustauschrate den
Abscheidegrad des Produkts konstant zu halten. Die stidrkere Begasung kann jedoch zu einer un-
erwiinschten Phasenverwirbelung am Auslass des Beckens fithren. Um diese zu quantifizieren ist
eine Leitfahigkeitsmessung, am besten an mehreren Stellen im Flotationsbecken, notig. Konnen
die Gasvolumenstrome der einzelnen Begasungseinheiten nicht weiter erhoht werden, um eine zu
starke Vermischung des Zweiphasen-Systems zu vermeiden, gewéhrt eine Reduzierung der Pha-
senaustauschrate eine gleichbleibende Aufreinigung. Dies fiihrt jedoch zu erhdhten Verweilzei-
ten, wodurch es zu einer Schidigung der Biomolekiile kommen kann. Bei der Aufreinigung von
Enzymen empfiehlt sich daher, die Aktivitdt am Auslass der Oberphase moglichst kontinuierlich
zu messen. Denkbar hierfiir sind z. B. kontinuierliche kolorimetrische Assays, bei welchen ein
Bypass der beladenen Oberphase mit einer Substrat-Indikator-Losung gemischt und in einer

UV/Vis-Durchflusszelle analysiert wird.

Die erarbeitete Strategie zur Prozessentwicklung der ATPF erlaubt eine zielgerichtete Auslegung
der ATPF fiir eine effiziente Abtrennung und Aufkonzentrierung von biotechnologischen Pro-
dukten aus komplexen Biosuspensionen. Zusétzlich ermoglichen die gewonnenen Erkenntnisse
zum Gaseintrag, dem Anlagendesign und der Prozessfiihrung eine Maf3stabsiibertragung und so-

mit einen grofftechnischen industriellen Einsatz der ATPF.






Anhang

Al. Chemikalien und technische Gerite

Die folgenden Tabellen listen die verwendeten Chemikalien und technischen Gerite auf.

Tabelle A1.1: Auflistung der verwendeten Chemikalien inklusive des Herstellers.
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Chemikalie Besonderheit Firma Sitz
CASO-Bouillon TS.B—Me‘dlun? fur die Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE
Mikrobiologie
Di-Natriumhydrogen-
phosphat Dihydrat 177,99 g/mol Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE
3 3 - H * A H
La.ctobacﬂlus Acido mind. 2*10710 aktive NPSelection N/A
philus Zellen/ g
Le.c1th1n aus mind. 97 % Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE
Sojabohnen
Natronlauge (NaOH) 5M VWR Radnor, US
Natriumchlorid 58,44 g/mol Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE
Natriumsulfat 142,04 g/mol Merck KGaA Darmstadt, DE
Phenolrot Ph.Eur.; 0,1 gin 100 mL Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE
Ethanol
Ph. Eur.; 950 -
Polyethylenglycol 1050 g/mol; Wasser- Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE
1000
gehalt <1 %
Polyethylenglycol Ph. Eur.; 3500 -
yethylengly 4500 g/mol; Wasser- Merck KGaA Darmstadt, DE
4000 o
gehalt <1 %
Polyethylenglycol Ph. Eur.; 7300 -
yethylengly 9000 g/mol; Wasser- Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE
8000 o
gehalt<1 %
Salzsdure (HCI) 5SM VWR Radnor, US
SlllCOI.l Antischaum- Dichte 1,00 g/mL Carl Roth GmbH Karlsruhe, DE
emulsion
Phospholipase A2:
Sternzym PLP 21159 siche Produktdatenblatt SternEnzym GmbH Ahrensburg, DE
Tri-Natriumcitrat Ph.Eur. ; Wassergehalt Carl Roth GmbH. Karlsruhe, DE

Dihydrat

11-13%




Tabelle A1.2: Auflistung der verwendeten Geréte inklusive des Herstellers.
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Geriite Besonderheit Firma Sitz
3D-Printer AGI- Drucmakterial AR-
LISTA-3200 M2 auf Acrylatbasis KEYENCE Neu-Isenburg, DE
. . Objektiv von Sigma
Digitalkamera . Canon Deutschland
Canon EOS 70D l’l’llt' 150 mm Brenn- GmbH Krefeld, DE
welte
Glasmembran G4 ~ Dvranslas; 10-16 g opory 4 Mainz, DE
pum Porengrof3e
Laborzentrifuge bis 7700 rcf und
5430 R Kiihlung Eppendorf SE Hamburg
Leitfihigkeitsmessg 0,1 uS/cm ... 1000 T
erit cond 3110 mS WIW Weilheim, DE
Lochsieb Analysesieb, Poren- ) N/A
grofle 10 um
Magnetriihrer C- . . .
MAG HS 7 Mit Heizfunktion IKA Staufen, DE
Massendurch- fiir Luf und Stickstoff
flussregler SLA5800 bis 200 ccm Brooks Instrument  Dresden, DE
Metallgewebe Top- Kopergewebe; 10 pm N . .
Mesh TM10 Partikelriickhalt Sporl Sigmaringendorf, DE
Peristaltikpumpe Is- 4 Kanal, 0,22-1110
matec REGLO ICC  mL /min Cole-Parmer St. Neots, UK

pH-Messgerit pH
3110

Pipetten

Prazisionswaage
Entris 4202i-1

Refraktometer

Rotationsmischer
Stuart STR-4
Sonotrode Digital
Sonifier 450

UV/ Vis Spektro-
photometer UV-
1900

pHO-14

0,1 -10mL

0-4200 g ; +- 10"-5g
N/A

6-60 rpm

Regelbare Amplitude

Wellenldngenbereich
190 - 1100 nm

WTW
Eppendorf SE

Sartorius

A.KRUSS Optronic
GmbH

Cole-Parmer

Branson Ultraschall
GmbH

Shimadzu

Weilheim, DE
Hamburg

Gottingen, DE
Hamburg, DE
St. Neots, UK

Fiirth, DE

Duisburg, DE




Produktdatenblatt des Phospholipase enthaltenen Pulvers Sternzym PLP 21159

The Enzyme Designer y

SternEnzym

Sternzym PLP 21159

Microbial phospholipase for egg yolk hydrolysis and cake applications

Characteristics Sternzym PLP 21159 is a phospholipase A; also called lecithinase. It
catalyses the partial hydrolysis of phospholipids. It reacts selective at
the second position, causing a splitting off of the fatty acid at that
position. The result is a polar lysolecithin.

Origin Non-pathogenic microorganism

Activity Phospholipase A;: at least 20,000 w/g (pH 8)

One unit hydrolyses 1uMol lecithin of a 2 % lecithin solution in one
minute at pH 8 and 37 °C.

Applications Sternzym PLP 21159 is used in the dairy industry as a processing aid
during cheese manufacturing. In delicatessen and bakery applications
Sternzym PLP 21159 improves emulsifying properties of egg yolk
because of the hydrolysation of egg volk lecithin to lysolecithin, a
superior emulsifier.

Properties * pH range: 5 - 10, optimum approx. 8.0
» Temperature range: 30 — 50 °C; the temperature optimum at pH 8.0 is

approx. 40 °C, at pH 6 it is approx. 50 °C

Dosage Add 5 % NaCl to the egg yolk. For better stirring the viscosity of the
egg yolk can be reduced with addition of up to 5 % water. Modified egg
yolk is prepared by a three hour hydrolysation of egg yolk at 50 °C with
0.05 — 0.15 % Sternzym PLP 21159. After treatment 10 min at 60 °C
nactivates the enzyme.

Alternatively Sternzym PLP 21159 can be added to the dough at 10 to
30 ppm, depending on the process for whole egg reduction of
5 percentage points and improved cake softness.

Storage Store cool and dry; activity loss on storage less than 10 % per year

Packaging Cardboard box with PE-inliner or paper bag, 25 kg net
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A2. Binodalen und Konodengleichungen

Tabelle A2.1: Die durch den Mistry-Fit (Gleichung (3.5)) bestimmten Parameter, welche die Binodalen der Zwei-
phasen-Systeme bei 20 °C von Citrat mit PEG verschiedener Molekulargewichte beschreiben

PEG A B C R?

PEG 1000 4,41 --1,56E-04 -0,426 0,999
PEG 4000 4,44 -4,95E-04 -0,567 0,999
PEG 8000 4,51 -7,45E-04 -0,644 0,999

Tabelle A2.2: Die durch verschiedene Mischungspunkte bei 20 °C bestimmten Parameter der Gerdadengleichung
(3.10) zur Darstellung der Konoden.

xlgigrat xg’EI')G n m R*
PEG . . .
in %o(wW/w) in %(w/w) in %(w/w)
PEG 1000 20,0 7,5 442 -1,79 0,998
PEG 4000 17,6 5 38,8 -1,92 0,999

PEG 8000 15,0 5 34,3 -1,98 0,999
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A3. Optische Blasengrofienanalyse

Bildausschnitt von aufsteigenden Gasblasen Schwellenwertfindun

O o

und Binarisierung

Abbildung A3.1: Bildausschnitt aufsteigender Gasblasen =~ Abbildung A3.2: Binariseriung des Bildes nach vor-
wihrend der optischen BlasengréBenanalyse. heriger Schwellenwertfindung nach ,,Otsu*.

Fiillen des Blaseninneren

Umrissermittlung durch , Ellipse Split"

Abbildung A3.3: Ausfiillen der Reflektionen der Be- Abbildung A3.4: Ermittlung der Blasenumrisse, zur
leuchtung im Blaseninneren mit Hifle von ,,Fill Holes*. Bestimmung der BlasengréBen durch ,,Ellipse Split*.

Projektion der Umrisse auf Orginalbild Fehlerabschitzung des Systemaufbaus

R g
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Blasengrofie Laserbeugung / um

Abbildung A3.5: Projektion der Ermittelten Blasenum- Abbildung A3.6: Fehlerabschitzung des Systemauf-
risse auf das Orginalbild zur Kontrolle. baus zur optischen Blasengréfenanalyse.
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A4. Kolorimetrisches Aktivitatsassay

UV /Vis-Spektren Phenolrot

1.0

Absorption / -

e
N
1

0.0

400 600
Wellenlange / nm

200

Abbildung A4.1: Absorptionsspektren von Phenolrot

fur verschiedene H;O* Konzentrationen.

Absorptionsverlauf wihrend Enzymreaktion
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Abbildung A4.3: Absorptionsverldufe bei 558 nm der
Enzymreaktion fiir verschiedene PLP-Konzentrationen.
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Abbildung A4.2: Absorptionsinderung bei 558 nm

von Phenolrot fiir verschiedene H;O" Konzentrationen.
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A4.4: Erste Ableitungen der Absorptions-
558 nm aus A 4.3.
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Bildung von H30* wiahrend Enzymreaktion
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Abbildung A4.5: Bildung von H3O" wéhrend der En-

zymreaktion fiir verschiedene PLP-Konzentrationen.
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AS. Kalibrierungen fur die Konzentrationsbe-
stimmungen

1.30

1.25

1.15

1.10

Dichte / g/cm?

1.05

1.00

1.20 -

Kalibrierungen Dichte

JOPEG 1000 APEG 4000 ¢ PEG 8000 O Citrat

1y =0,00750x + 0,998
2=0,998

- .'o-.

] o y=000178x+0,998

R?=0,998 _...@
.0 e
O p
Oporrlh” T |
o 10 2 3 40 50
x [/ %(w/w

Abbildung AS.1: Dichte einer wéssrigen Losung bei
20 °C in Abbhingigkeit der Massenkonzentrationen an
gelostem PEG oder Citrat.
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|v= 0,0107x
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R2=0,962 _.::

g .

Abbildung AS5.3: Absorption bei 250 nm Wellenlédnge
einer wiassrigen Losung bei 20 °C in Abbhéingigkeit der
Massenkonzentrationen an geldstem PEG oder Citrat.
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1.393

1.373
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Abbildung AS.2: Brechungsindex einer wéssrigen Lo-
sung bei 20 °C in Abbhéngigkeit der Massenkonzentra-
tionen an gelostem PEG oder Citrat.

Absorption bei 280 nm / -
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1.00
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Abbildung AS.4: Absorption bei 280 nm Wellenlédnge
der Unter- bzw. Oberphase bei 20 °C in Abbhingigkeit
der Massenkonzentrationen an geldster Phospholipase
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TabelleAS.1: Kalibrierungsbeiwerte fiir die Dichte (D), den Brechungsindex (R), sowie die Absorptionen bei 250 nm

Wellenldnge (&

250nm

) fiir die verschiedenen phasenbildenden Komponenten und die Kalibrierungsbeiwerte

(8280""’) der in Unterphase (BOT) und Oberphase (BOT) geldsten Phospholipase (PLP) bei 20 °C.

Phasenbildende

9

Komponente b/ cm? R/= gt [ — gtonm /-
Citrat 0,00750 0,0018 0,01083

PEG 1000 0,00179 0,0014 0,01290

PEG 4000 0,00178 0,0015 0,01458

PEG 8000 0,00179 0,0014 0,00578

PLP in BOT 0,214
PLP in TOP 0,254
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A6. Versuchsaufbau Batch-Flotation

Versuchsaufbau fiir die Batch-Flotationen Vertikale Flotationszelle

]
)
.

Abbildung A6.1: Vertikale Flotationszelle fiir die Abbildung A6.2: Nahaufnahme der breiten Glas-
Batch-Flotationen, mit Begasungseinheit und Ablass.  kiivette, welche als vertikale Flotationszelle diente.

Ober- und Unterphase zu Beginn der Flotation Ober- und Unterphase am Ende der Flotation

»

3 b 1 T L -
X b, A lbg A e s S
1 i

i ;
B 3
B i

B & 8

Abbildung A6.3: Foto der klaren Oberphase und Aus- Abbildung A6.4: Foto der durch die Enzymanreiche-
schnitt der leicht getriibten Unterphase zu Beginn ei- rung gelb geférbten Oberphase und Ausschnitt der kla-
nes Flotationsversuches. ren Unterphase am Ende eines Flotationsversuches.
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A7. Versuchsaufbau kontinuierliche Flotation

Foto des Versuchsaufbaus fiir die kontinuierliche Flotation

Abbildung A7.1: Versuchsaufbau fiir die konitnuierliche Flotation im horizontalen Flotationsbecken (0), mit
Schlduchen fiir die Zu- und Ableitungen (1) der mit der 4-Kanal Schlauchpumpe (2) geforderten Phasen, der
Vorlage angereicherter Unterphase (3) und Oberphase (4), sowie der Steuereinheit (5) fiir die drei Massendurch-
flussregler (6) fiir die Begasungseinheiten (7) und der Leitfdhigkeitsmessung, bestehend aus Sonde (8) und
Messgerit (9).



Technische Zeichnung des horizontalen Flotationsbeckens fiir die koninuierliche Flotation

Flotationsbecken flir die kontinuierliche ATPF

Y | }A

‘ — 174.62 | <

C QUERSCHNITT A-A QUERSCHNITT C-C
MASSSTAB 1/ 2 MASSSTAB 1/ 2

P

Abbildung A7.2: Technische Zeichnung des horizontalen Flotationsbeckens mit Draufsicht (oben), Seitenan-
sicht (unten links) und Qeuerschnitt (unten rechts). Grau stellt den 3D-gedruckten Grundkdrper dar mit je zwei
Ein- und Ausléssen fiir die Ober- und Unterphase auf jeder Seite. Die drei Begasungseinheiten bestehen jeweils
aus einem ebenfalls 3D-gedruckten Gasverteiler (griin), einer Silikodichtung (rot) sowie dem runden Bega-
sungsmedium (schwarz).
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Abkiirzungs- und Symbolverzeichnis

Abkiirzung

ATPE

ATPF

ATPS
BOT
Citrat

GF

GM

LS

MG

MP

PEG

PEG 1000
PEG 4000
PEG 8000
PLP

ref

rpm

TLL

TOP
VE-Wasser

Wissrige Zweiphasen-Extraktion (aqueous two-phase
extraction)

Waissrige Zweiphasen-Flotation (aqueous two-phase flota-
tion)

139

Waissriges Zweiphasen-System (aqueous two-phase system)

Unterphase (bottom phase)

Tri-Natriumcitrat Dihydrat

Grenzfliache

Glasmembran

Lochsieb

Metallgewebe

Mischungspunkt in einem wissrigen Zweiphasen-System
Polyethylenglycol

Polyethylenglycol mit Molekulargewicht von 1000 Da
Polyethylenglycol mit Molekulargewicht von 4000 Da
Polyethylenglycol mit Molekulargewicht von 8000 Da
Phospholipase

relative Zentrifugalkraft (relative centrifugal force)
Umdrehungen pro Minute (round per minute)
Konodenlinge (tie-line length)

Oberphase (fop phase)

Vollentsalztes Wasser



Lateinische Symbole
a

A

A280nm

Ar

Coo

cw

ds2
ds
dpr

Ew

Fa
Fc

Focr

k'
kg
Km

Kp

katalytische Aktivitit

Flache

Absorption bei einer Wellenldnge von 280 nm

Archimedeszahl
Konzentration

Molare Konzentration

Gleichgewichtskonzentration

Widerstandsbeiwert
Diffusionskoeffizient
Sauterdurchmesser
Blasendurchmesser
Porendurchmesser
Abscheidegrad

finaler Abscheidegrad
Aktivititskoeffizient
Faradaykonstante
Auftriebskraft
Gewichtskraft
Grenzflachenkraft
Erdbeschleunigung
Diffusionsstromdichte

Flotationsratenkonstante

korrigierte Flotationsratenkonstante

Boltzmannkonstante

Michaelis-Menton-Konstante

Verteilungskoeffizient eines Stoffes zwischen Ober- und Un-

terphase

Steigung



Na
nD

Re

VB,St

Vmax

VB

Vr

Griechische Symbole

w

n

‘u()

OGF
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Molekulargewicht
Avogardokonstante

Brechungsindex

Radius

Reynoldszahl

Trenngrad

Zeit

Temperatur

Geschwindigkeit

Stokes'sche Aufstiegsgewschindikgeit einer Blase
maximale Reaktionsgeschwindigkeit

Blasenvolumen
Volumenverhéltnis zwischen Ober- und Unterphase

Gasvolumenstrom
Integraler Gasvolumenstrom
Weberzahl

Massenkonzentration

Stromungsgeschwindigkeit
dynamische Viskositit
Chemisches Potential
Chemisches Standardpotential
Dichte

Oberflachenspannung
Grenzflichenspannung

Phasenaustauschrate
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