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Abstract

Since fossile rescources are of limited availability, chemicals from renewable
resources become more interesting for scientists and the industry. Promis-
ing platform chemicals include 3-hydroxypropionaldehyde and its anhydride
acrolein. However, existing approaches are not sufficient for an economic pro-
duction in industrial scale. Therefore, it was examined in this thesis how far
stillage, a glycerol containing byproduct of the bioethanol production process,
can be used for the 3-hydroxypropionaldehyde/ acrolein production and how
far this production can be integrated into the bioethanol process according
to the biorefinery concept to solve existing problems and to reduce produc-
tion costs. Calculations as well as batchwise and continuous experiments were
carried out in 5 ml to 2 1 scale in the area of biocatalyst production, biotrans-
formation, purification and cost estimation. The whole cell biocatalyst Lacto-
bacillus reuteri ATCC 53608 is not able to use the yeast cells from bioethanol
production residues for its growth. However, it has been shown that it does
not need all the nutrients in MRS medium and yeast extract is sufficient as the
only source of amino acids and vitamins for its growth and enzyme production.
The 3-HPA production in bioethanol production residues is 68 % higher than
in a comparable aqueous glycerol solution under the same conditions and it
requires less biocatalyst. A combination of dehydration and simple distillation
is suitable to convert 3-hydroxypropionaldehyde into acrolein and separate it
from the biotransformation broth at 37 ° C. 105+8 g/1 acrolein in aqueous solu-
tion were obtained in high purity. The cost estimation of a possible process has
shown that the calculated cost for acrolein can likely catch up with production
costs from crude oil in the near future with appropriate optimization. Hence
it was shown that basing the process on stillage from the bioethanol process
can improve the biotechnological production of 3-hydroxypropionaldehyde/

acrolein from renewable resources.

3-Hydroxypropionaldehyde, Platform chemical, Biotransformation, Biore-

finery, Bioethanol



Zusammenfassung

Da fossile Quellen endlich sind, werden Chemikalien aus nachwachsenden Roh-
stoffen immer interessanter fiir die Forschung und Industrie. Zu den vielverspre-
chenden Plattformchemikalien gehort das Stoffpaar 3-Hydroxypropionaldehyd /
Acrolein. Jedoch sind bisherige Ansétze fiir eine wirtschaftliche Produktion
von 3-Hydroxypropionaldehyd/ Acrolein im industriellen Mafstab nicht aus-
reichend. Deshalb wurde in dieser Arbeit gepriift, inwieweit sich Schlempe,
ein glycerinhaltiges Nebenprodukt der Bioethanolherstellung, zur 3-Hydroxy-
propionaldehyd/ Acrolein Produktion nutzen lasst und inwieweit diese Pro-
duktion in den Bioethanolprozess im Sinne des Bioraffineriekonzeptes inte-
griert werden kann, um bestehende Probleme zu 16sen und Produktionskosten
zu reduzieren. Dazu wurden ansatzweise und kontinuierliche Versuche im 5
ml bis 2 1 Mafsstab sowie Berechnungen in den Bereichen Biokatalysatorpro-
duktion, Biotransformation, Aufreinigung und Kostenschiatzung durchgefiihrt.
Der Ganzzellbiokatalysator Lactobacillus reuteri ATCC 53608 ist nicht in der
Lage die Hefezellen aus Bioethanolproduktionsriickstdnden fiir sein Wachs-
tum zu nutzen, jedoch hat sich gezeigt, dass er nicht alle Ndhrstoffe im MRS
Medium bendétigt und Hefeextrakt als einzigste Quelle von Aminosduren und
Vitaminen fiir sein Wachstum und seine Enzymproduktion ausreichend ist. Die
3-HPA Produktion ist in Bioethanolproduktionsriickstidnden 68% hoher als in
einer vergleichbaren Glycerinlosung bei gleichen Bedingungen und es wird we-
niger Biokatalysator bendtigt. Eine Kombination aus Dehydratisierung und
einfacher Destillation ist geeignet, um das 3-Hydroxypropionaldehyd simul-
tan in Acrolein umzuwandeln und aus der Biotransformationsbriihe bei 37°C
abzutrennen, wodurch 105 + 8 g/l Acrolein in Wasser mit hoher Reinheit ge-
wonnen werden konnen. Die Kostenschéitzung eines moglichen Prozesses hat
gezeigt, dass die ermittelten Kosten des Acroleins in einer Gréfenordnung lie-
gen, welche zeigt, dass der angedachte Prozess bei entsprechender Optimierung
in naher Zukunft zu den Produktionskosten aus Rohodlderivaten aufschliefsen
kann. Zusammenfassend konnte gezeigt werden, dass sich eine Anlehnung an
den Bioethanolprozess nutzen lasst, um die biotechnologische Produktion von
3-Hydroxypropionaldehyd/ Acrolein aus nachwachsenden Rohstoffen zu ver-
bessern.

3-Hydroxypropionaldehyd, Plattformchemikalie, Biotransformation, Bioraf-

finerie, Bioethanol
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Kapitel 1
Einleitung

Fossile Kohlenstoffquellen, wie Erdol, sind begrenzt und deren Erschliefung
wird immer teurer (siehe Abbildung 1.1). Deshalb wird immer héufiger die Ver-
wendung nachwachsender Rohstoffe zur Produktion von Kraftstoffen und Che-

mikalien favorisiert. Prozesse zur Herstellung von Kraftstoffen aus nachwach-
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1995 2000 2005 2010

Abbildung 1.1: Durchschnittliche Rohdlimportkosten fiir Deutschland (x), Japan (A) und
die USA (<) zwischen 1992 -2011 ([Int12])

senden Rohstoffen sind bereits im industriellen Mafstab etabliert und werden
weiter erforscht. Auch die Produktion von neuartigen bzw. etablierten Chemi-

kalien aus nachwachsenden Rohstoffen tritt immer mehr in den Fokus der For-
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schung (siche [XZ08|, [SDQ*10], [KTZ10] u.a.). Aufgrund des grofen Marktes
(siche Tabelle 1.1, Preise aufer fiir 1,3-PDO sind Mittelwerte aus mindestens
vier Preisangaben verschiedener Anbieter am 23.07.2012) und der Verwendung
in Hygieneartikeln und Textilien, ist die biologische Produktion einer Platt-
formchemikalie fiir acrolein-basierte Chemikalien aus nachwachsenden Roh-
stoffen ein aktuelles Forschungsgebiet von grofem industriellen Interesse (siehe
[HKK*10], [GSJ*09]) u.a.). Dariiber hinaus bilden diese Derivate des Acroleins
die Grundlage fiir einen grofsen Teil der heutzutage produzierten Lacke, Harze,
Latex, Kleber, Elastomere, Kunstfasern, Superabsorber und Kunststoffe. Dar-
iber hinaus kénnen iiber 3-Hydroxypropionaldehyd (3-HPA), ein weiteres De-

rivat des Acroleins, neue Mérkte erschlossen werden (siehe Abbildung 1.2). Der

Tabelle 1.1: Weltweites Marktvolumen und aktuelle Preise der wichtigsten acrolein-basierten

Chemikalien
Name Marktvolumen Datum akt. Preis Quellen
[Mt/a] [USD /kg|
Acrolein 0,4 2000 2,0 [Etz00], [Ali12]
Acrylsdure 3,5 2003 2,3 [Soc02], [Ali12]
Acrylnitril 5,2 2005 2,2 |Gin07], [Ali12]
1,3-Propandiol > 0,05 2008 ~ 1,8 [SASI09]

bekannteste industriell angewendete Prozess, welcher nachwachsende Rohstof-
fe zur Produktion einer Plattform fiir acrolein-basierte Chemikalien nutzt, ba-
siert auf der biotechnologischen Produktion von 3-Hydroxypropionsédure statt
der klassischen Plattformchemikalie Acrolein (|GSJ*09], [SCO05]). Jedoch wird
3-Hydroxypropionsdaure nur von genetisch verdnderten Organismen in wirt-
schaftlicher Menge Produziert und hat unvorteilhafte Stoffeigenschaften. So
ist sie sehr hydrophil und zersetzt sich bei htheren Temperaturen ([Bud91]).
Auch der Bedarf an teuren Néahrstoffen und die geringe Produktivitdt sind
ein Problem. Dariiber hinaus fiihren geringe Ausbeuten, schwierig abzutren-
nende Nebenprodukte und Salzbildung durch Titration zu einer aufwendigen
und kostenintensiven Aufreinigung ([WPO04]). Die aktuelle Forschung fokussiert
sich deshalb auf 3-HPA, was aufgrund seiner hohen Reaktivitdt das Potential
hat, selektiv abgetrennt zu werden. Die aktuellen Ansétze konzentrieren sich

auf das Binden von 3-HPA mit sogenannten Aldehydfingern, sowie auf die

2
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Fasern
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Abbildung 1.2: Nutzung von 3-HPA und Acrolein als Plattformchemikalien und eine Auswahl

an Anwendungsmoglichkeiten
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Abtrennung iiber Fallung oder Immobilisierung der Aldehydfanger ([KWV12],
[RLJ*11], [Ulm07]). Diese Aldehydfinger binden zwar in-situ das 3-HPA wo-
durch fiir die Mikroorganismen toxische Konzentrationen vermieden werden
kénnen und somit deren Produktivitit ldnger erhalten bleibt, jedoch berei-
tet die Trennung des 3-HPA vom Aldehydfinger und die Rezyklierung des
Aldehydféngers Probleme (siche Kapitel 2.7). Aufgrund ihrer hohen Reakti-
vitit konnen Aldehydfanger ebenfalls toxisch wirken, was die Entsorgung der
Fermentationsbriihe bei Kontamination sehr erschwert. Neben einer kostenin-
tensiven Aufreinigung sind hohe Substratkosten und hohe Mediumkosten fiir
die Biokatalysatorproduktion (Mikroorganismenwachstum) weitere Faktoren,
die die biotechnologische Produktion einer Plattformchemikalie fiir acrolein-
basierte Stoffe in grofsen Mengen zu geringen Preisen erschweren und bisher

noch nicht wissenschaftlich bearbeitet wurden.

Die vorliegende Arbeit versucht durch die Wahl eines neuen Ansatzes, in allen
diesen problematischen Bereichen (Biokatalysatorproduktion, Substratkosten
und Aufreinigung) kostensparende Losungen zu ermitteln. Dieser neue Ansatz
beruht auf den als ,pepper periods” aus der Bioethanolproduktion seit langem
bekannten, aber in Bezug auf die biotechnologische Produktion einer Platt-
formchemikalie fiir acrolein-basierte Stoffe wenig beachteten Vorfillen. Hier-
bei tritt spontan und ungewollt genau diese biotechnologische Produktion von
Acrolein, aus einer bisher ungenutzten Glycerinquelle, auf ([WH51|):
Wiéhrend der sogenannten ,pepper periods* wachsen Milchsédurebakterien (Bio-
katalysatorproduktion) neben der Ethanol produzierenden Hefe. Diese Bakte-
rien wandeln das von den Hefen nebenbei produzierte Glycerin in 3-HPA um
(Substratalternative). Bei den Destillationsbedingungen der Ethanoldestillati-
on dehydratisiert das 3-HPA teilweise zu Acrolein, der klassischen Plattform-
chemikalie, und wird mit dem Ethanol abdestilliert (Aufreinigung). Aufgrund
seines pfefferartigen Geschmacks und seiner reizenden Wirkung schon bei mi-
nimalen Konzentrationen, muss das Acrolein vom Ethanol abgetrennt werden,
wenn dieser zu Genusszwecken verwendet werden soll ([SDLB54]).

Diesen zufélligen und unkontrollierten Vorgang (detailliert beschrieben in Ka-
pitel 2.1) in einem optimierten und im Sinne des Bioraffineriekonzepts in einem

in den Ethanolprozess integrierten Verfahren auszunutzen, kénnte zusatzlich
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die Plattformchemikalie Acrolein zu vertretbaren Kosten produzieren. Dariiber
hinaus wiirden alle Prozesse, welche die Abfallprodukte der Bioethanolproduk-
tion (Schlempe) verwenden, sicherer gemacht. Durch die gezielte Umwandlung
und Abtrennung des Glycerins, kann keine spontane Acroleinproduktion mehr
stattfinden.

Ziel dieser Arbeit ist es deshalb zu priifen, inwieweit sich Erfahrungen aus
dem kontaminierten Bioethanolprozess zur Acroleinproduktion nutzen lassen
und inwieweit sich ein solcher Prozess in den Ethanolprozess im Sinne des
Bioraffineriekonzeptes integrieren lasst, um bestehende Probleme zu 16sen und
Produktionskosten zu reduzieren.

Hierzu wird in Kapitel 2 auf Seite 7 ein Einblick in den aktuellen Stand der
Forschung auf diesem Gebiet gegeben und anschlieffend die resultierenden Zie-
le und Aufgaben dieser Arbeit in Kapitel 3 auf Seite 29 abgeleitet. Danach
werden die Versuche zu den Bereichen Biokatalysatorproduktion in Kapitel 4
auf Seite 35, Biotransformation in Kapitel 5 auf Seite 63 und Aufreinigung in
Kapitel 6 auf Seite 85 betrachtet. Es folgt eine Abschétzung moglicher Kosten
einer Prozessvariante in Kapitel 7 auf Seite 117 und abschliefsend eine generelle
Zusammenfassung mit Ausblick auf weitere zu klarende Fragen in Kapitel 8
auf Seite 157.
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Kapitel 2

Stand der Forschung

2.1 Der Bioethanol-Prozess

Destillation

99,7% Ethanol

; Nutzpflanzen > < :: ;

- Zuckerhaltig
- Starkehaltig Vorbehandlung
- Zellulosehaltig Evtl. Spaltung
e zu Zuckern

Rektifikation

Alkoholische Gérung

Schlempe

Abtrennung von < Sauermaische
Nebenprodukten

- Kleie

- Gluten e } i 2 Separator

Eindickung [ Diinnschlempe ‘
. Dickschlempe
Pelletierung Trocknung P

Abbildung 2.1: Allgemeine Darstellung eines Bioethanolprozesses ([Crollbl|, [Crollal,
[Kal01])

Fiir die biotechnologische Produktion von Ethanol wird als Substrat Zu-
cker benétigt. Dieser kann entweder direkt aus zuckerhaltigen Pflanzen, wie
Zuckerriiben oder Zuckerrohr, gewonnen werden oder durch Abbau von Stérke
oder Cellulose zu Zucker(siege Abbildung 2.1). Die géngigsten Stérkehalti-
gen Pflanzen, die zur Ethanolproduktion herangezogen werden sind Getreide,
Mais und Kartoffeln. Die Nutzung von Cellulose aus Holz oder Stroh ist noch

ein sehr dynamisches Forschungsfeld, wo nicht absehbar ist, welche Pflanzen

7
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sich durchsetzen werden ([LT06]). Die Zusammensetzung des Mediums vor
der Alkoholischen Gérung (Stifmaische) kann somit je nach Ausgangspflan-
ze stark variieren. Dazu kommt noch, dass im Sinne des Bioraffineriekonzepts
Teile der Kulturpflanzen vor der Einmaischung abgetrennt werden koénnen,
um diese anderweitig zu nutzen. Hierzu zdhlt zum Beispiel die Abtrennung
von Kleie und Gluten aus Weizen. Die Medien miissen teilweise mit Zuga-
ben von Stickstoffquellen, Vitaminen und Spurenelementen aufgebessert wer-
den, um den Anspriichen der ethanolbildenden Mikroorganismen zu geniigen
(personliche Kommunikation Dr. C. Janz, N.prior, Stade). Der am héufigsten
verwendete Organismus ist Saccharomyces cerevisiae welcher relativ geringe
Anforderungen an das Medium stellt (|[LT06]). Im Gegensatz dazu gelten Lac-
tobacillen, welche am haufigsten eine Kontamination der alkoholischen Garung
verursachen und zu einer Acroleinproduktion fiihren, als relativ anspruchsvoll
([LRHO*77], |[SSPVO06]). Sie sind jedoch teilweise in der Lage Hefezellen zu
lysieren und somit fihig, eine weitere Néhrstoffquelle zu erschliefen (siehe Ka-
pitel 2.2), was ihr Wachstum in néhrstoffarmen Medien wéihrend der alkoholi-
schen Garung erkléren kann.

Die Ethanolproduktion kann ansatzweise oder kontinuierlich betrieben werden.
Die Fermenter werden in der Regel aus Kostengriinden nicht sterilisiert, son-
dern die Siifsmaische bei Temperaturen iiber 60°C eingefiillt, um Kontamina-
tionen zu minimieren. Die alkoholische Garung findet dann bei Temperaturen
um 35°C statt. Hierbei ist es iiblich, zuzulassen, dass der pH Wert bis auf einen
Wert von ca. pH 4,5 sinkt. Es werden finale Ethanolkonzentrationen in der nun
sogenannten Sauermaische von 100 - 150 g/l angestrebt (personliche Kommu-
nikation Dr. J. Kube, Agraferm, Pfaffenhofen). Detaillierte Beschreibungen der
industriell angewendeten alkoholischen Gérprozesse sind u.a. in (|[Kal01]) er-
ortert. Die aktuelle Arbeit betreffend ist jedoch nicht bekannt, inwieweit das
von den Hefen gebildete Ethanol das Wachstum der kontaminationbildenden
Lactobacillen hemmt. Auch wurde bisher nicht wissenschaftlich untersucht,
inwiefern Lactobacillen wie L. reuteri, die aus einer anderen Quelle isoliert
wurden und fiir ihre hohe 3-HPA Produktion und Resistenz bekannt sind, die
Fahigkeit besitzen, die Komponenten der Siifsmaische zu nutzen und Hefezel-
len zu lysieren.

Wenn Lactobacillen in der Siiffmaische gewachsen sind und eine Kontamination
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hervorgerufen haben, was sehr héufig der Fall ist, bedeutet dies nicht automa-
tisch, dass auch Acrolein im Destillat zu finden ist. Dies bildet sich in der Regel
erst, wenn eine Kontamination in der Schlussphase der alkoholischen Gérung,
wenn fast die gesamte Glukose verbraucht ist, auftritt([MBC54]). Diese Beob-
achtung deckt sich mit den Erfahrungen aus der gezielten 3-HPA Produktion.
Nur wenn nicht genug Redoxéquivalente vorhanden sind, akkumuliert sich 3-
HPA, was zu Acrolein reagieren kann, anstatt zu 1,3-Propandiol (1,3-PDO)
umgewandelt zu werden. Dies kann unter anderem durch Glukosemangel ver-
ursacht werden (siehe Kapitel 2.2). Dieser Effekt wird gezielt in einem zweistu-
figen Prozess zur Produktion von 3-HPA mit L. reuteri genutzt (siche Kapitel
2.6). Das Glycerin, welches von den Lactobacillen als Substrat zur Produktion
von 3-HPA genutzt wird, bilden die Hefen zur Osmoregulation unabhéngig von
der Substratquelle (siehe Kapitel 2.3 auf Seite 13). Glycerinkonzentrationen in
der Maische liegen bei 60-120 g pro Liter Ethanol (|[ZB02]). Bisher wurde je-
doch nicht untersucht, welchen Einfluss die anderen Bestandteile der Maische
auf die 3-HPA Produktion haben. Auch die optimalen Parameter zur 3-HPA
Produktion in Maische sind unbekannt.

Wiéhrend der alkoholischen Gérung sinkt der pH Wert auf 4,2 bis 4,7 und
wird nun Sauermaische genannt([KalO1]). Die Lactobacillen haben mit die-
sen pH Werten kein Problem. Wird jedoch die Sauermaische zur Destillation
auf Siedetemperatur gebracht, reicht diese Sdurekonzentration in Kombinati-
on mit der Temperatur von ca. 100°C im Kolonnensumpf aus, um 3-HPA zu
Acrolein zu dehydratisieren (|[Kal01]). Die Kinetiken der Dehydratisierung sind
unter diesen Bedingungen nicht gut erforscht und deshalb ist nicht bekannt,
wie vollstdndig die Dehydratisierung wiahrend der Ethanoldestillation ist (siehe
Kapitel 2.7).

Da Acrolein einen niedrigeren Siedepunkt als Ethanol hat, sammelt sich dieses
im Kopf der Destillationskolonne und muss um die Qualitdtsanforderungen des
Ethanols zu erreichen, von diesem gegebenenfalls abgetrennt werden. Weitere
Informationen zur Destillation von Acrolein sind in Kapitel 2.7 beschrieben.
Das gewonnene Ethanol muss anschliefsend noch entwéssert werden, da es mit
Wasser ein Azeotrop bildet. Hierauf soll jedoch nicht weiter eingegangen wer-
den, da dies fiir die vorliegende Arbeit nicht relevant ist. Interessierte seinen

an Kaltschmitt verwiesen (|Kal01]).
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Der Riickstand nach der Ethanolabtrennung wird in der Regel als Schlem-
pe oder Vinasse bezeichnet. Diese wird teilweise in den Fermentationsprozess
zurlickgefiihrt, wodurch Lag-Phasen reduziert und die Raum-Zeit-Ausbeute
erhoht werden kann ([Kal01]). Nebenprodukte wie die Schlempe, kénnen auch
im Sinne des Bioraffineriekonzeptes einer weiteren Verwendung als Viehfutter
oder als Substrat zur Biogasproduktion zugefiihrt werden (|[Kal01],[Bra82]). Es
ist jedoch bisher nicht bekannt, inwieweit gebildetes 3-HPA oder verbleibendes
Acrolein die Schlempeverwertung beeinflusst. Zum besseren Transport und zur
besseren Lagerung wird die Schlempe héufig nach Entwasserung und Trock-
nung zu sogenannten ,Distillers Dried Grains with Solubles“ (DDGS) gepresst
([Roe01]). Es ist bekannt, dass DDGS mit geringerem Glycerinanteil oder Glu-
koseanteil eine bessere Rieselfahigkeit besitzen, was ein zusétzlicher Vorteil der
Glycerinumwandlung sein kénnte([Kam90).

Heutzutage wird im Allgemeinen immer héufiger angestrebt, Bioethanolanla-
gen zu sogenannten Bioraffinerien auszubauen, um mit einem gréferen Pro-
duktportfolio besser auf Marktschwankungen reagieren zu kénnen. Dazu wer-
den die vorhandenen Substrate, wie Starke oder Glukose, auch anderen Ver-
wendungen zugefiihrt und Nebenprodukte, wie zum Beispiel DDGS oder Glu-
ten, weiterverwendet ([KKO04]).

2.2 Milchsaurebakterien

Milchsdurebakterien sind am haufigsten fiir eine Acroleinproduktion wihrend
einer kontaminierten alkoholischen Garung verantwortlich. Milchsdurebakteri-
en sind gram-positive, nicht sporenbildende, unbewegliche, anaerobe aber meist
aerotolerante Stabchen oder Kokken, die sich durch die Produktion von Milch-
sdure aus Kohlenhydraten auszeichnen. Sie lassen sich in homofermentative aus
Glukose ausschlieklich Milchsdure produzierende Bakterien und in heterofer-
mentative Bakterien unterteilen, die weitere Nebenprodukte wie Essigsdure,
Ethanol und CO; bilden (|Kréll]). Sie haben sich an das Wachstum in néhr-
stoffreichen Umgebungen angepasst und weisen dadurch beschréankte Synthe-
sefdhigkeiten und grofe Néahrstofftransportkapazitéten auf ([MSW+06]). Man-
che Lactobacillen besitzen proteolytische Fahigkeiten. Sie sind zum Beispiel in

der Lage Hefezellen zu lysieren, um sich neue Néahrstoffquellen zu erschliefsen
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(IBMCDO04]). Milchsdurebakterien werden seit Jahrtausenden dazu genutzt,
Lebensmittel haltbarer zu machen und deren Geschmack sowie Konsistenz zu
beeinflussen. Durch ihr schnelles Wachstum, ihre starke Milchsaureproduktion
bei gleichzeitig hoher Sauretoleranz und die Produktion von Bakterioziden,
dominieren Sie auf Lebensmitteln und verdréngen Organismen, welche diese
verderben konnen (|[Han02]). Aufgrund ihrer langen folgenfreien Verwendung
werden Milchsdurebakterien als unbedenklich eingestuft (,,generally recognised
as safe”;, GRAS) (|[Ham98]). Dariiber hinaus siedeln Milchsdurebakterien, vor
allem Lactobacillen, auch haufig im Magen-Darm-Trakt von Sadugetieren und
wirken dort probiotisch. Probiotisch bedeutet, dass das Vorhandensein von le-
benden Organismen in einer addquatem Menge sich positiv auf die Gesundheit
ihres Wirtes auswirkt ([Foo06]). Milchsédurebakterien verdrangen durch ihre
Fahigkeiten potentiell pathogene Organismen von den Schleimh&duten. Durch
die Produktion von Vitaminen und kurzkettigen Fettsduren aus unverdaulichen
Nahrungsbestandteilen verbessern sie zusétzlich die Verdauung (|[HNAM94],
[HHG*01]).

2.2.1 Lactobacillus reuteri

Lactobacillus reuteri ist ein stdbchenférmiges, heterofermentatives Milchséaure-
bakterium, das einzeln oder in kleinen Ketten aus bis zu fiinf Bakterien wéchst
([KSK80]). Es ist in Lebensmitteln wie Sauerteig-, Fleisch- und Milchproduk-
ten sowie im Magen-Darm-Trakt und Urogenitalbereich von Menschen und
Tieren zu finden (JACDL89]). Es kann unter anderem auf den Kohlenhydraten
Arabinose, Fruktose, Glukose, Laktose, Maltose, Ribose und Saccharose wach-
sen ([KSK80]). Aufgrund seiner Anpassung an Néhrstoffreiche Lebensriaume,
benotigt L. reuteri jedoch auch noch eine ganze Reihe weiterer Aminosauren,
Spurenelement und Vitamine. Fiir L. reuter: ATCC 55730 (SD2112) sind die
Anspriiche an ein definiertes Medium bekannt ([SSPV06]). L. reuteri ist aufer-
dem in der Lage Glycerin iiber 3-HPA in 1,3-PDO umzuwandeln, kann jedoch
Glycerin nicht als Kohlenstoffquelle fiir das Wachstum nutzen (JLPDP02]).
Wenn aufgrund einer fehlenden Hexosenquelle nicht ausreichend NADH pro-
duziert werden kann, stoppt die Konversion von 3-HPA zu 1,3-PDO und 3-HPA
akkumuliert sich (siche Diagramm 2.2). Dieser Effekt kann in einem zweistufi-

gen Verfahren zur gezielten 3-HPA Produktion genutzt werden (siehe Kapitel
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Abbildung 2.2: Stoffwechselwege von Lactobacilli sp. ([ZERUO06], [LPDP02])

2.6). Die Umwandlung von Glycerin in 3-HPA durch die Glycerindehydratase
(GDHt) benétigt Vitamin B12 als Kofaktor, das jedoch von L. reuteri selbst
gebildet und regeneriert werden kann ([ABR60], [SS60], [STM*09]|, [Tor00],
[SLHR*08]).

L. reuteri ATCC 53608, 55730 und dessen Nachfolger gelten als probiotisch
und sind in der Lage grofere Mengen an 3-HPA zu tolerieren und zu exkre-
tieren. So liegt fiir L. reuteri ATCC 55730 die minimale inhibierende 3-HPA
Konzentration bei 30 - 50 mM und die minimale bakteriozide Konzentration
bei 60 - 120 mM ([CLV*07]). L. reuteri exkretiert 3-HPA teilweise sogar aktiv
um Konkurrenten zu bekdmpfen ([DL97]). Im Gegensatz zu diesen aus tieri-
schen Exkrementen oder menschlicher Brustmilch isolierten Stammen ist nicht
bekannt ob L. reuteri Stamme, die zum Beispiel aus Sauerteig oder anderen
der Maische aus der Bioethanolproduktion dhnlichen Medien isoliert wurden,
auch in der Lage sind grofere Mengen 3-HPA zu akkumulieren (|[TVH*03]).
Es ist nicht bekannt welche proteolytischen Féahigkeiten L. reuteri ATCC
53608, der Stamm mit der bisher gréfiten bekannten 3-HPA Produktionsfahig-
keit, ([DBVLO5]) besitzt. Untersuchungen an L. reuteri F275 und NRRL 14171

12
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deuten auf ein schwaches proteolytisches System hin ([LBR*10|, [HMROGO05]),
wahrend L. reuteri CRL 1098 ein ausgepréagtes proteolytisches System besitzt
([RFVO1]).

2.3 Glycerin

Glycerin ist eine klare, farblose, viskose Fliissigkeit (1410 mPa-s bei 20°C) mit
einem Siedepunkt von 290°C, einer Dichte von 1,262 g/em3 bei 20°C, einem
Octanol-Wasser Verteilungskoeffizienten von logPow = 2,5, einer Molmasse
von 92 g/mol und ist in jedem Verhéltnis mit Wasser mischbar ([Eur00c|). Es
wird entsprechend den Kriterien der Richtlinien 67/548 /EWG bzw. 1999 /45 /EG
oder der Verordnung (EG) Nr. 1272/2008 als nicht geféhrlich eingestuft ([Carl12d]).
Seit Jahrtausenden ist Glycerin ein Nebenprodukt der Seifenherstellung und
fallt auch seit Jahrhunderten bei der Kerzenproduktion an. Seit dem Ende der
1940er Jahre wird es synthetisch aus Propen hergestellt. In den letzten Jah-
ren spielt Glycerin als Nebenprodukt aus der Biodieselproduktion eine immer
dominierendere Rolle (|[PCK*07]). Hier findet eine Umesterung mit Methanol
von pflanzlichen Olen und Fetten statt. Dieses aus nachwachsenden Rohstof-
fen gewonnene Glycerin fallt im Verhéltnis ca. 1:10 als sogenanntes Rohgly-
cerin mit einem Glyceringehalt von 80 - 82% und den weiteren Inhaltsstoffen
Wasser (10 - 15%), NaCl (5 - 7%) und Methanol (0,01 - 0,5%) an(|DLGO09]).
Rohglycerin kann heutzutage wirtschaftlich zu Reinstglycerin aufgereinigt wer-
den ([PCK*07]). Die aus der Bio-Dieselverbreitung resultierende Stilllegung
herkbmmlicher Anlagen und der Ausbau rohglycerinverarbeitender Anlagen
sowie Anderungen in der Forderungspolitik fiihren zu starken Schwankungen
des Glycerinpreises (JABGO07]). Auferdem ist Glycerin ein Stoff mit einem sehr
weiten teilweise hochpreisigem Anwendungsspektrum. Glycerin wird u.a. in der
Kosmetikindustrie, in der Pharmaindustrie, in der Nahrungs- und Genussmit-
telindustrie, zur Sprengstoftherstellung, zur Herstellung von Kunststoffen und
anderen Chemikalien und als Additiv im Bausektor oder in der Kraftstoffpro-
duktion genutzt ([SP87]). Aus diesen Griinden werden in der Regel fiir die
biotechnologische Produktion von Massenchemikalien héufig andere Substra-
te wie Glukose bevorzugt (|[GSJ*09]). Jedoch wird auch Glycerin von einigen

Mikroorganismen zur Osmoregulation wahrend des Wachstums auf Glukose
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Abbildung 2.3: Europiische Preise fir 99,7% Reinstglycerin zwischen 1981 und 2007
([ABGO07])

produziert ([WZFPO01]). So produzieren Hefen wihrend der alkoholischen Gé-
rung in der Regel 60-120 g Glycerin pro Liter produziertem Ethanol ([ZB02]).
Bei der Ethanolproduktion wird das Glycerin bisher nicht kommerziell genutzt,
da dessen Konzentration in der Schlempe fiir eine wirtschaftliche Aufreinigung
zu Reinstglycerin nicht ausreicht. Es gibt zwar Ansétze, die Glycerinkonzentra-
tion in der Schlempe auf iiber 20 g pro 100 g vergdrbaren Zucker zu steigern
ohne die Ethanolausbeute zu beeintrichtigen, jedoch wird auch dies bisher
nicht kommerziell realisiert ([Kam90]). Das in Schlempe enthaltene Glycerin
ist somit bisher dem Glycerinmarkt nicht zugénglich und unterliegt deshalb
auch nicht seinen Schwankungen. Wenn Glycerin das Zielprodukt ist, konnen
auch osmotolerante Organismen eingesetzt werden, mit denen eine Glycerin-

konzentration von 120 g/l erreicht werden kann ([WZFPO01]).

2.4 3-Hydroxypropionaldehyd und Acrolein

Die Stoffeigenschaften von 3-HPA und Acrolein sind entscheidend fiir deren
Handhabung und Verhalten wéhrend der Produktion und wéhrend ihrer Auf-
reinigung. Acrolein ist ein ungeséattigtes aliphatisches Aldehyd und 3-HPA das
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Abbildung 2.4: Chemische Struktur von 3-HPA und Acrolein

dazugehorige gesittigte aliphatische Hydroxyaldehyd (Aldol) ([KSF*+00]). Al-
dehyde dienen oft als Plattformchemikalien, da sie im Allgemeinen sehr reaktiv
sind (siehe Abbildung 2.5). So konnte Liithi-Peng et al. zeigen, dass 3-HPA be-
reits bei Fermentationsbedingungen (pH 6,25, 37°C) schnell mit Aminosduren
reagiert ([LPSP02]). Aliphatische Aldehyde tendieren dazu zu polymerisieren
und zu oxidieren, deshalb werden sie in der Regel wihrend der Lagerung zum
Beispiel durch Stabilisatoren, Antioxidantien oder eine Schutzatmosphére ge-
schiitzt. Aufgrund ihrer Instabilitét ist auch die Aufreinigung von Aldehyden
oft schwierig, so dass sie dafiir in ein stabileres Derivat oder Oligomer um-

gewandelt und nach der Aufreinigung daraus wieder isoliert werden miissen

([KSF+00)).

2.4.1 Acrolein

Acrolein wurde 1843 entdeckt, als es sich bei einer Glycerindestillation aus
diesem bildete ([Red43]). Acrolein ist eine klare Fliissigkeit mit einem Sie-
depunkt von 53°C (1 atm) und bildet mit Wasser ein Azeotrop (2,6 gew.-
%. Hy0 im Azeotrop) welches bei 52,4°C siedet (1 atm). Es hat eine Dich-
te von 0,838 g/cm? bei 25°C, einen Octanol-Wasser Verteilungskoeffizienten
von logPow = —0,68, eine Molmasse von 74 g/ mol, und 16st sich mit bis
zu 20,6 Gew.-% bei 20°C in Wasser ([KSF*00], [Eur00a|). Acrolein ist leicht
entziindlich, giftig bei Verschlucken und Hautkontakt, sehr giftig beim Einat-
men und fiir Wasserorganismen und kann schwere Verdtzungen verursachen.
Acrolein kann zwar die DNS schidigen, aufgrund einer kleinen Datenbasis und
widerspriichlicher Ergebnisse ist es aber nicht einstufbar in Bezug auf dessen
Karzinogenitat bei Menschen (Gruppe 3). Die maximal erlaubte Arbeitsplatz-
konzentration liegt bei 0,2 mg/m? ([TAR95]).
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Heutzutage fungiert Acrolein hauptsédchlich als nicht isoliertes Zwischenpro-
dukt auf dem Syntheseweg zu 1,3-PDO, Acrylsédure, Acrylnitril und Acrylat,
welche fiir die Produktion von Lacken, Harzen, Latex, Klebern, Elastomeren,
Kunstfasern, Superabsorbern und Kunststoffen eingesetzt werden. Isoliertes

Acrolein wird unter anderem fiir die Produktion von Methionin, Glutardialde-

hyd oder als Biozid eingesetzt (JAFH*00], [SHGOS]).

2.4.2 3-HPA

3-HPA ist eine farblose, hochviskose, vollstandig in Wasser 16sliche Fliissigkeit
mit einer Molmasse von 74 g/mol und mit einem Siedepunkt von 38,1°C bei 0,3
mbar, welche bei hoheren Temperaturen zu Acrolein dehydratisiert oder sich
zu Formaldehyd und Acetaldehyd zersetzt ([Riit10], [VGKPO03|, [LMWGS89],
[Ber09]). 3-HPA ist nicht REACH (Registration, Evaluation, Authorization
and Restriction of Chemicals) registriert. Alle Chemikalien, die in der EU ver-
kauft werden oder in die EU importiert werden, miissen REACH registriert
sein. Ausgeschlossen von einer REACH Registrierungspflicht sind Nahrungs-
mittelinhaltsstoffe, Pharmazeutika und nicht isolierte Zwischenprodukte. Fiir
vorregistrierte Chemikalien gibt es eine Ubergangsfrist. 3-HPA war vorregis-
triert, hétte jedoch bis zum 30.11.2010 registriert werden miissen (JECHO09]).
Deshalb sind nur wenige Informationen iiber 3-HPA veroffentlicht.

Es gibt keinen ,International Uniform Chemical. Information Database* (IUCLID)
Datensatz fiir 3-HPA (|ESI09]). Trotzdem konnen einige Eigenschaften aus der
nahen Verwandtschaft zu Acrolein antizipiert werden. Acrolein ist leicht ent-
ziindlich, wenn 3-HPA erhitzt wird dehydratisiert es zu Acrolein und hat dann
die selben Eigenschaften. Acrolein gilt auch als sehr stark gewéssergefahrdend.
Jedoch liegt Acrolein in Wasser hauptséachlich als 3-HPA vor, auf dass somit
das Gleiche zutrifft ([Eur00al).

3-HPA liegt in Wasser immer mit Acrolein und mit einem als Reuterin bekann-
ten System aus 3-HPA, 3-HPA Dimer und 3-HPA Hydrat im Gleichgewicht
vor, dessen Zusammensetzung von der 3-HPA Gesamtkonzentration abhéngt
([VGKPO03]) (siche Abbildung 2.6). Unter sauren Bedingungen und/ oder ho-
hen Temperaturen dehydratisiert 3-HPA leicht wieder zu Acrolein. So ist be-
kannt, dass Acrolein bei einer Destillation bei ca. 100°C im Ethanoldestillat

gefunden werden kann, wenn nach der Alkoholischen Géarung die Sauermai-
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Abbildung 2.6: Konzentrationsabhéngige Verteilung des 3-HPA Systems (3-HPA (x), HPA-
Hydrat (&), HPA-Dimer (¢) und Andere (O))in wéssriger Losung bei 20°C ([VL04])

sche einen pH Wert unter 5 hatte (|[Kal01]). Bei 40°C und einer Schwefelséu-
rekonzentration zwischen 0,2 N und 3,8 N liegen 9% des 3-HPA als Acrole-
in vor, unabhéngig von der Sdurekonzentration ([HS50]). Das Verhalten bei
noch saureren Bedingungen, wie sie auch mit sauren Harzen oder sogenannten
Feststoffsauren erreicht werden konnen, ist nicht bekannt. Unter Dehydratisie-
rungsbedingungen kann anstelle von Acrolein auch Formaldehyd + Acetalde-
hyd aus 3-HPA gebildet werden. Dies tritt vermehrt bei hohen Temperaturen
auf und wird bei niedrigeren Temperaturen und saureren Bedingungen mini-
miert ([Ber09], [Lonl11]).

3-HPA wirkt toxisch auf eine Vielzahl von gram-positiven Bakterien, gram-
negativen Bakterien, Protozoen, Hefen, Pilzen, Bakteriophagen und Viren und
ist somit ein wirkungsvolles Desinfektionsmittel, das mit Glutaraldehyd und
Formaldehyd konkurrieren kénnte ([CLV*07], [Riit10]). 3-HPA koénnte auch
wie Acrolein als aquatisches Herbizid eingesetzt werden, da dessen Wirkung ja
hauptséchlich in Form von 3-HPA erzielt wird (JAFH*00]). Ein antibiotischer
Effekt von 3-HPA wurde bei Trypanosoma brucei brucei infizierten Mausen
festgestellt ([YR92]). Die indirekte Anwendung von 3-HPA durch L. reuteri

Zellen als probiotisches Nahrungserganzungsmittel und Konservierungsmittel
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ist bereits etabliert und macht eine Anwendung von isoliertem 3-HPA fiir die-
sen Bereich nicht notwendig (|Bio09]). 3-HPA wird auch als Mittel zur Zell-
fixierung vorgeschlagen. Er zeigt eine vergleichbare Fixierungscharakteristik
und eine geringere Zytotoxizitdt im Vergleich zu Glutardialdehyd, jedoch er-
folgt die Fixierung deutlich langsamer ([SCLHO03]). 3-HPA kann auch direkt
als Intermediat zur Produktion von 1,3-Propandiol oder zur Produktion von
3-HP genutzt werden. 1,3-PDO ist ein Monomer der Polytrimethylentereph-
thalatproduktion (|ZB02|). 3-HP kann in Malonsdure umgesetzt werden und
ist ein potentielles Monomer fiir neuartige Kunststoffe ([WP04]).

2.5 Chemische Verfahren zur Herstellung von 3-

HPA und Acrolein

Eine biotechnologische Produktion von 3-HPA oder Acrolein muss mit den
chemischen Verfahren konkurrieren. 3-HPA wird bis heute nur als nicht isolier-
tes Zwischenprodukt der 1,3-PDO Produktion synthetisiert und ist nicht auf
dem Markt erhéltlich. Im sogenannten ,Degussa-Prozess* wird 1,3-Propandiol
tiber 3-HPA und Acrolein aus Propen produziert (JAW93]). Der katalytische
Schritt von Propen erreicht eine Ausbeute von 90% und einen Umsatz von
97,54% ([BMM*03]). Nach Brossmer et al. ([BA00]) wird die Transformation
von Acrolein zu 3-HPA mit einem Umsatz von 93% bei 50°C an einem Ka-
tionentauscher innerhalb von einer Stunde vollzogen. Vergleichbare Umsétze
lassen sich auch bei 20°C und neutralem pH durch Hydratisierung in Wasser
erreichen ([Eur0Oa]). Die Ausbeute der Umwandlung von 3-HPA zu 1,3-PDO
betrigt 78% ([AW93].)

Ein weiterer Ansatz ist der ,,Shell-Prozess”. Ethylenoxid wird durch Hydrofor-
mulierung in 3-HPA und 1,3-PDO umgewandelt ([AS94]). Da das Zielprodukt
des Shell-Prozesses 1,3-PDO ist, muss das erzeugte 3-HPA in einer zweiten
Reaktion, zum Beispiel mit der oben beschrieben Reaktion, in 1,3-PDO umge-
wandelt werden (|[AW93]). Es wurden auch Katalysatoren gefunden, die in der
Lage sind statt der 3-HPA / 1,3-PDO Mischung aus Ethylenoxid 100% 3-HPA
zu synthetisieren was aber fiir den Shellprozess nicht zielfithrend war ([AS94]).
Der Shell-Prozess wurde von Allen et al. dahingehend verbessert, dass 1,3-PDO

aus Ethylenoxid in einem einzigen Schritt mit einer Ausbeute von 81% durch
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Minimierung der 3-HPA Synthese produziert werden kann (|JAKP*05]).

Anstatt die aus der Petrochemie stammenden Grundstoffe Propen und Ethy-
lenoxid zur Produktion von 3-HPA beziehungsweise Acrolein zu nutzen, kann
Glycerin chemisch zu Acrolein dehydratisiert werden. (|[BMS*06], [CWLXO09]).
Hierbei wird 5 Gew.-% Glycerin in wassriger Losung bei 150 bar und 345°C
katalysiert mit 2,5-1073Gew.-% Phosphorsaure umgesetzt. Die Ausbeute be-
tragt 71,8% (|[BMS*06]). Versuche mit auf Zeolithen basierenden Katalysatoren
zeigen eine iiberlegenere Leistung, jedoch wird auch ersichtlich, dass bei der
Verwendung von Rohglycerin (50 gew.-%) Verunreinigungen zu einem Ver-
blocken des Reaktors nach fiinf Stunden fiithren ([JLS*10]). Eine chemische
Umwandlung des in Schlempe enthaltenen Glycerins ist somit unrealistisch,
da die Glycerinkonzentrationen zu gering sind und die Schlempe zu viele an-
dere Stoffe enthélt. Sollte es gelingen Acrolein chemisch aus nachwachsenden
Rohstoffen zu produzieren, kénnte dies wieder wie oben beschrieben chemisch

in 3-HPA umgewandelt werden.
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Abbildung 2.7: Etablierte chemische (—) und biologische (——) Reaktionen rund um Acrolein
und 3-HPA ([BMM™*03], [BMS*06], [AS94], [AKP*05], [AW93], [Eur00a], [ZLCO08|, [KHSO08|,
[HBM*00][Rap08b], [ZB02], [Ste05], [GSJ*09], [Bes00], [FT08]),
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2.6 Biologische Verfahren zur Herstellung von

3-HPA und Acrolein

Eine hohe Selektivitit und Ausbeute auch bei stark verdiinnten Ausgangsme-
dien mit vielen Verunreinigungen kann durch biologische Verfahren anstelle
von chemischen Verfahren erreicht werden.

Es ist bisher kein Organismus bekannt, der in der Lage ist, direkt Acrolein zu
produzieren. Vermeintliche Entdeckungen waren darauf zuriickzufiihren, dass
Acrolein wihrend der analytischen Auswertung aus dem von Organismen pro-
duzierten 3-HPA entstanden ist ([SS60]). Es gibt viele verschiedene Ansétze 3-
HPA biotechnologisch aus nachwachsenden Rohstoffen zu produzieren. 3-HPA
kann iiber einen einzelnen enzymatischen Schritt mit Hilfe der Glycerindehy-
dratase aus Glycerin erhalten werden. Wenn jedoch ausreichend NADH durch
Glycolyse vorhanden ist, wird 3-HPA kaum akkumuliert und stattdessen 1,3-
PDO, das Endprodukt der Glycerinfermentation, gebildet (siehe auch Kapitel
2.2.1). Eine weitere Herausforderung fiir die 3-HPA Produktion stellt dessen
toxischer Effekt auf die produzierenden Organismen und seine Umgebung dar
(siehe Kapitel 2.4). Bisherige Strategien zur Steigerung der 3-HPA Produk-
tion konnen auf zwei Grundideen zuriickgefiihrt werden, die Stimulation der
3-HPA Produktion und die Vermeidung inhibierender 3-HPA Konzentrationen.
Ansétze zur Stimulation der 3-HPA Produktion sind:

e Co-Kultivierung mit einem artfremden Mikroorganismus, der durch seine

Anwesenheit eine stiarkere 3-HPA Exkretion provoziert.

e Anwendung eines zweistufigen Prozesses. Biomasseproduktion in einem
ersten Schritt und als zweiten Schritt eine Biotransformation in einem
glycerinhaltigen Medium, das durch Mangel einer geeigneten Kohlenstoftf-
quelle kein Wachstum und keine NADH Produktion ermoglicht. 3-HPA
wird akkumuliert und die Produktion von 1,3-PDO und anderer Neben-

produkte minimiert.

e Expression der fiir die Exkretion von 3-HPA und dessen Biokonversion
aus Glycerin notwendigen Gene in einem schnell wachsenden und einfach

zu kultivierenden Organismus.
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e Uberexpression von Genen, die fiir die 3-HPA Produktion vorteilhaft sind

und Entfernung derer, die sie behindern.

e Unterbinden der Reaktion von 3-HPA zu 1,3-PDO mit geeigneten Che-

mikalien.
Ansétze, um inhibierende 3-HPA Konzentrationen zu vermeiden sind:

e Nutzung 3-HPA resistenter Organismen (zum Beispiel L. reuteri ATCC
53608).

e Anwendung einer Festbettkultivierung zur schnellen Produktabtrennung.

e Binden des 3-HPA mit sogenannten Aldehydféngern, die mit ihm einen
nichttoxischen Komplex bilden (siehe Kapitel 2.7 auf Seite 25).

e [n situ 3-HPA Entfernung (siche Kapitel 2.7 auf Seite 25).

1997 wurde in einem Patent die Co-Kultivierung von L. reuteri and E. coli
K12 beschrieben ([DL97]). Bei % > 0,5 wurde L. reuteri dazu pro-
voziert, im Vergleich zu der Abwesenheit des F. coli K12 vermehrt 3-HPA zu
exkretieren. Es ist dabei nicht notwendig, dass der zweite, artfremde Organis-
mus Glycerin verstoffwechseln kann. Die 3-HPA Produktionsrate pro L. reuteri
,Colony forming units* (CFU) ist direkt proportional zu den CFU des E. coli
K12. Die stimulierende Wirkung eines artfremden Organismus bedarf Zellkon-
takt zwischen den Organismen und beide miissen vital sein. Dies bedeutet, dass
die 3-HPA Exkretion sich wieder verringert, wenn der zweite Organismus durch
das im Medium vorhandene 3-HPA abgetotet wird. Der Botenstoff, der L. reu-
teri dazu verleitet mehr 3-HPA zu exkretieren, konnte nicht ermittelt werden.
Aus diesen Griinden wurde in dem Patent dieser Ansatz nicht weiter verfolgt,
sondern der zweistufige Prozess, beschrieben bei Slininger et al., Liithi-Peng
et al. und Doleyres et al., als vorteilhafter betrachtet ([SVB90|, [LPSP02],
[DBVLO05]). Dobrogosz et al. waren in der Lage mit der Co-Kultivierung sowie
mit dem zweistufigen Prozess eine 3-HPA Konzentration von 96 MIC (ca. 9,6
mM (|[LPSP02|))zu erreichen (|[DLI7]).

Der zweistufige Prozess wurde von Slininger et al. ([SBS83|) etabliert und
von Vancauwenberge et al. (|[VSB90]), Liithi-Peng et al. (|[LPSP02]), Doley-
res et al. ([DBVLO05|) und Riitti et al. (|[Riit10]) weiter untersucht. Die allge-

meine Strategie des zweitstufigen Prozesses besteht darin, im ersten Schritt
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3-HPA produzierende Mikroorganismen wie L. reuteri, die Glycerin nicht fiir
die Glycolyse nutzen konnen, in einem néhrstoffreichen glycerinhaltigen Me-
dium zu kultivieren, um einen schnellen Biomasseaufbau und die Induktion
der Glycerindehydratase (GDHt) zu erreichen. Hierbei sollte moglichst wenig
3-HPA und andere Nebenprodukte gebildet werden. Die Biomasse wird dann
von der Fermentationsbriihe abgetrennt und die Briihe entsorgt. Im zweiten
Schritt werden die Zellen in einer wassrigen Glycerinlosung resuspendiert und
vollfithren die Biotransformation von Glycerin zu 3-HPA. Liithi-Peng et al.
konnten zeigen, dass bei einer Biotransformation in MRS Medium statt in
Wasser supplementiert mit Glycerin hohere 3-HPA Konzentrationen erreicht
werden. In MRS Medium ist 3-HPA jedoch auch weniger stabil ([LPSP02]).
Eine Biotransformation in Schlempe oder in Rohglycerin wurde bisher nicht
untersucht. Auch die optimalen Parameter zur 3-HPA Produktion in Schlempe
sind unbekannt. Der limitierende Faktor des zweistufigen Prozesses ist der Tod
der Bakterien durch das akkumulierte 3-HPA. Mit dem zweistufigen Prozess
und L. reutert ATCC 53608 konnten Liithi-Peng et al. bei 37°C und 200 mM
Glycerin in Wasser eine 3-HPA Konzentration von 170 mM und eine Ausbeu-
te von 85% erreichen (|[LPSP02]). Doleyres et al. erreichten bei 30°C und 400
mM Glycerin in Wasser eine 3-HPA Konzentration von 235 + 3 mM und eine
Ausbeute von 62% ([DBVLO05]).

Eine Kostenreduktion der 3-HPA Produktion wurde von Schaffer et al. ange-
strebt ([SWHOS|). Sie nutzten Bacillus megaterium DSM 319, das in der Lage
ist aerob zu wachsen, den Kofaktor Cobalamin (Co-Enzym Vitamin B12) zu
produzieren und eine 3-HPA Konzentration von 160 mM im ruhenden Zu-
stand zu tolerieren. In B. megaterium wurde die Glycerindehydratase und der
Co-Enzym Vitamin B12 Reaktivierungsfaktor aus L. reuteri ATCC 55730 er-
folgreich iiberexpremiert und weitere Gene so iiberexpremiert beziehungsweise
unterexpremiert, dass die 3-HPA Produktion gesteigert wurde. Auch dieser Or-
ganismus soll mit dem zweistufigen Prozess (beschrieben auf Seite 22) genutzt
werden. Die erreichten 3-HPA Konzentrationen und Ausbeuten wurden nicht
verdffentlicht.

Toraya et al. haben den Weg gewahlt, Klebsiella Pneumoniae ATCC 25955
oder E. Coli JM 109 mit iiberexpremierter Glycerindehydratase und dessen
Reaktivierungsfaktor aus K. Pneumoniae ATCC 25955 mit Toluol zu behan-
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deln, um diese abzutoten und die Zellwand zu perforieren. Die so behandelten
K. Pneumoniae Zellen, welche normalerweise auf Glycerin wachsen und 1,3-
PDO bilden anstatt 3-HPA zu akkumulieren, sowie die genetisch verdnderten
E. Coli waren beide in der Lage, 196 mM 3-HPA mit einer Ausbeute von 98%
zu produzieren. Allerdings musste dem Medium Vitamin B12 zugesetzt werden
([TYM*08]).

Das maximal produzierte 3-HPA ist durch den Tod der Organismen limitiert.
Um hohe 3-HPA Konzentrationen und eine mehrmalige Verwendung des Bioka-
talysators zu erreichen, konnen 3-HPA resistente Stamme wie L. reuteri ATCC
53608 oder L. reuteri ATCC 55730 verwendet werden ([VLO4|, [Riit10]).
Eine Festbettkultivierung von L. reuteri ATCC 55730 wurde erfolgreich an der
ETH Ziirich durchgefiihrt. Erreichte maximale 3-HPA Konzentrationen lagen
mit 239 mM in derselben Grofenordnung wie die bei der dispersen Transfor-
mation. Mit drei sequentiellen einstiindigen Transformationen bei 20°C wurden
kumuliert bis zu 316 mM 3-HPA produziert. Jedoch war eine Revitalisierung
der Zellen durch eine Inkubation in MRS Medium nach der Transformati-
onssequenz in keinem der untersuchten Fille erfolgreich, sondern durch ein
Absterben der Zellen gekennzeichnet ([Riit10]). Bei Transformationen mit im-
mobilisierten L. reuteri ATCC 55730 bei 35°C unter Anwesenheit des Alde-
hydfiangers Carbohydrazid konnten mit einer Produktivitét von tiber 10 g/l-h
10 sequentielle dreistiindige Durchgange ohne Produktivitétsverlust durchge-
fithrt werden. Es wurden kumulativ 67 g 3-HPA produziert (|[HKK*10]).
Durch diese Aldehydféanger kann die Umwandlung von 3-HPA in 1,3-PDO un-
terdriickt werden ([SVB90] [VSB90| [Ulm07]). Aldehyde reagieren zum Beispiel
reversibel mit Semicarbazid oder Carbohydrazid, wodurch die Aldehydgrup-
pe kaschiert wird. Das so gebundene 3-HPA kann nicht weiter zu 1,3-PDO
reagieren, und es verliert seine toxische Wirkung auf die produzierenden Mi-
kroorganismen. Andererseits sind Aldehydfénger aufgrund ihrer Reaktivitét
selbst auch gesundheitsgefdhrdend oder sogar toxisch ([Sigl2al, [Sigl12b]). Mit
dem Einsatz von Aldehydfingern kann wéhrend einer Fermentation die 3-HPA
Endkonzentration auf 54 g/l mit Semicarbazid ([Ulm08|) und auf 150 g/1 mit
Carbohydrazid gesteigert werden ([KWV12]). Die Spaltung von 3-HPA und
Aldehydfinger sowie die Riickgewinnung der Aldehydfinger gestaltet sich je-
doch schwierig (siche auch Kapitel 2.7).
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Wenn 3-HPA bezichungsweise Acrolein als Plattformchemikalie fiir die Pro-
duktion von Acrylsdure aus nachwachsenden Rohstoffen herangezogen werden
soll, muss der in dieser Arbeit behandelte Prozess auch mit der Acrylsdure-
produktion aus 3-HP oder Milchsdure konkurrieren. Beide kénnen biotechno-
logisch produziert werden und sind nicht so toxisch wie Acrolein (siehe Kapitel
2.4). Eine Milchsdureproduktion im industriellen Mafstab ist bereits etabliert
([BAS09], [Uhd09], [Vol09]). Milchséure kann chemisch zu Acrylséure mit ei-
ner Ausbeute von 67,9% umgewandelt werden (|[ZLCO8|, [YST+11], [SYT*10]).
Die patentierte chemische Dehydratisierung von 3-HP zu Acrylsédure hat eine
Ausbeute von 87% ([KHSO08]). Auch 1,3-PDO kann direkt fermentativ aus Gly-
cerin (|XZ08|, [ZB02|) oder Glukose ([Ste05]) gewonnen werden. Allerdings ist
die Aufreinigung von 3-HP, Milchsédure oder 1,3-PDO deutlich aufwendiger als
die Aufreinigung von Acrolein (|GSJ*09]|, [DHO06]|, [SST*69]).

2.7 Verfahren zur Aufreinigung von 3-HPA und

Acrolein

Aufgrund seines niedrigen Siedepunktes wird Acrolein in der Regel destillativ
aus wassrigen Losungen gewonnen. Da Acrolein dazu neigt unter Hitze zy-
klische Dimere und Polymere zu bilden, die zu Fouling in der Kolonne und
Produktverlust sowie zur Verunreinigung des Produkts fiihren kénnen, wird
wéhrend der Destillation meistens ein Polymerisationsinhibitor (zum Beispiel
Hydrochinon) zugegeben. Die Menge der Zersetzungsprodukte steigt exponen-
tiell mit der Temperatur und folgt dem Potenzgesetz gegeniiber Acroleinkon-
zentration und Verweilzeit. Um die Temperaturen zu reduzieren, wird bei ei-
nem Druck zwischen Umgebungsdruck und 100 mbar, haufig bei einem Druck
um 600 mbar, destilliert ([SDS03|, [BTMT75], [SST*69]).

3-HPA zersetzt sich bei hoheren Temperaturen, deshalb ist eine Destillati-
on nur mit grofen Verlusten bei sehr niedrigen Driicken moglich ([Nef04al,
[Nef04b]). Hall und Stern erreichten eine Ausbeute von weniger als 20% bei ei-
ner Destillationstemperatur von 38°C (|[HS50]). Obwohl 3-HPA sehr hydrophil
ist, schlagen Arntz und Wiegand eine Extraktion von 3-HPA mit kurzketti-
gen Estern oder Isobutanol vor, es wurden aber keine Ergebnisse zur Effekti-

vitdt bestimmter Losungsmittel veroffentlicht (JAW93]). Ulmer ermittelt den
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Nernstschen Verteilungskoeffizienten von 3-HPA zwischen Isobutanol und Was-
ser zu Pgy = 0,67. Die Bedingungen, unter denen der Verteilungskoeffizient
ermittelt wurde, sind nicht veréffentlicht ([Ulm08]). Um 3-HPA zu entfernen,
kann es auch mit einer chemischen Reaktion gebunden werden. Stickstoffver-
bindungen mit mindestens einer primédren Aminogruppe wie Aminoguanidin-
salze, Aminophenole, Hydroxylamine, Hydrazide, Hydrazo-Verbindungen, Se-
micarbazide, Naphthalindiamine, Ethylendiamine, Bisulfite wie Alkalibisulfite,
Natriumbisulfite, Kaliumbisulfite, Thiole wie Dodecanthiol, Alkohole wie Poly-
vinylalkohol oder stark basische lonenaustauscher wie Amberlite IRA 400 wer-
den in vielen Bereichen als sogenannte Aldehydféinger eingesetzt (|[BSNLO6],
[KRW+87|, [IMSS*06], [KKF06], [RC81|, [AHM65]). Fiir eine Anwendung zur
in-situ Entfernung von 3-HPA aus Fermentationsbriihe, sollte ein potentiel-
ler Aldehydfanger dariiber hinaus in der Lage sein, sich von 3-HPA zu l6sen,
ohne das 3-HPA oder den Aldehydfinger zu verdndern, wenig toxisch wir-
ken und sich leicht von der Wasserphase separieren lassen. Aldehyde binden
reversibel an Alkoholgruppen (R-OH), Aminogruppen (R — N H,), Azidgrup-
pen (R - NHN H,), Thiolgruppen (R-SH), Wasser (Hydratisierung) und sich
selbst (Dimerisation) iiber eine Gleichgewichtsreaktion (Abbildung 2.5). Bisul-
fite hingegen zerfallen bei einer Spaltung vom Aldehyd in Schwefeldioxid und
Wasser (|[LKKO05]).

Riitti hat das Bindungsvermogen von 3-HPA an Polyvinylalkohol (Mw 89000-
98000), nichtionischen hydrophoben Adsorbentien (Amberlite XAD-16), im-
mobilisierten Sulfitionen (Amberlite IRP-69), stark basischen Ionentauschern
(Amberlite CG-400), immobilisierten Aminogruppen (Diinnschichtchromato-
graphie) und immobilisierten Hydrohensulfit (Amberlite IRA-400) bei 20°C
untersucht. Keine Bindung von 3-HPA konnte bei den ersten drei beobachtet
werden. 3-HPA bindet irreversibel an Amberlite CG-400 und die immobilisier-
ten Aminogruppen verzogern nur teilweise die Eluation von 3-HPA, binden
dies aber nicht dauerhaft. Die immobilisierten Hydrogensulfite zeigten ein gu-
tes Binden und Loésen von 3-HPA, konnten aber nicht wiederverwendet werden,
da die Hydrogensulfite mit dem 3-HPA zusammen als Addukt von dem Tra-
ger mit dem NaCl geséttigten Eluat gelost wurden. Nach Gefriertrocknung
des Eluats und anschliefsender Ethanolextraktion des 3-HPA und destillativen
Entfernung des Ethanols konnte 3-HPA nur mit einer Reinheit von 34,1 mol-%
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gewonnen werden. Dariiber hinaus wurde bei in-situ Anwendung des Amber-
lite IRA-400 die 3-HPA Produktion inhibiert (JRLJ*11], [RLJ*11]).
Vielversprechende Ergebnisse beim Binden von 3-HPA mit Hydrazidgruppen
erzielten Ulmer et al. und Krauter et. al.. Sie waren in der Lage in der Anwe-
senheit von Semicarbazid 54 g/1 3-HPA und in der Anwesenheit von Carbohy-
drazid 150 g/1 3-HPA jeweils als Addukt ohne signifikante Akkumulation von
freiem 3-HPA in der Fermentationsbriihe zu erreichen ([Ulm07], [KWV12], sie-
he auch Kapitel 2.6). Fiir die Separation von 3-HPA schligt Ulmer die Féllung
des Addukts aus Hydrazidkomplex und 3-HPA durch Einwirkung von Hitze
vor. Die Riickgewinnung von 3-HPA und Hydrazidkomplex soll anschliefend
durch saure Spaltung des Addukts oder durch eine Verdréingung des 3-HPA
mit Aceton erfolgen. Die Spaltung von geldsten 3-HPA-Azidkomplex bei sauren
Bedingungen sowie die leichte Féallbarkeit von Semicarbazid und Carbohydra-
zid ist seit langem bekannt ([Jen59|, [CH95]). Ulmer konnte zeigen, dass sich
3-HPA aus dem 3-HPA-Azid Addukt vor der Fallung durch Aceton verdrén-
gen ldsst, hat jedoch nicht den vollstandigen Aufreinigungsprozess untersucht.
Auch Krauter et al. haben ihr angestrebtes Aufreinigungsverfahren nicht be-
schrieben ([KWV12]).

Abgesehen von dem problematischen und mit hohen Verlusten versehenen De-
stillationsansatz und dem problematischen Hydrogensulfitansatz war bisher
nur eine chromatographische Aufreinigung von 3-HPA erfolgreich. Hierbei wur-
de nach der Biotransformation in Wasser mit 200 mM Glycerin das gefilter-
te Medium gefriergetrocknet, in Aceton gelost und mit Aceton : Ethylacetat
iiber eine préaparative Silica Gel 60 Saule eluiert. Nach der Entfernung der
Losungsmittel mit Vakuumdestillation wurde das Produkt wieder mit Aceton
: Ethylacetat iiber eine praparative Silica Gel 60 Saule eluiert und anschlie-
fsend das Losungsmittel mit Vakuumdestillation entfernt. Insgesamt betrug die
Ausbeute an reinem 3-HPA 45% des urspriinglich eingesetzten Glycerins bei
einer Ausbeute der Produktion von 85% (|[VGKPO03]). Fiir die Produktion ei-
ner Massenchemikalie im industriellen Mafstab scheint diese Methode nicht

geeignet.
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Kapitel 3
Ziele und Aufgabenstellung

Die Produktion einer Plattformchemikalie fiir Acrolein-basierte Chemikalien
aus nachwachsenden Rohstoffen ist von grofem wirtschaftlichen Interesse. Der
Stand der Forschung zeigt, dass vor allem vier Ansétze miteinander konkur-
rieren. Die chemische Umsetzung von Glycerin aus der Biodieselherstellung zu
Acrolein, die biotechnologische Produktion von 3-HP aus Glukose, die chemi-
sche Umsetzung von biotechnologisch aus Glukose produzierter Milchsaure zu
Acrylsdure und die biotechnologische Produktion von 3-HPA aus Glycerin. Bei
allen vier Ansédtzen sind noch schwerwiegende Probleme zu 16sen, bevor eine
wirtschaftliche Produktion im industriellen Mafsstab realisierbar ist. So ben6-
tigt die chemische Umsetzung zu Acrolein reines, relativ hoch konzentriertes
Glycerin, das aufgrund der vielen Anwendungsmoglichkeiten einem schwer be-
rechenbaren Markt und grofen Preisschwankungen unterliegt. Die Produktion
von Milchséure (2-Hydroxypropionséure) und 3-HP (3-Hydroxypropionséure)
hat mit hohen Néahrstoffkosten, einer aufwendigen Aufreinigung und im Falle
von 3-HP mit einer geringen Produktivitit zu kimpfen. Dagegen hat die Pro-
duktion von 3-HPA aufgrund seiner hohen Reaktivitit das Potential zu einer
kosteneffektiven Aufreinigung und der einfache enzymatische Schritt von Gly-
cerin zu 3-HPA ermoglicht eine hohe Produktivitdt. Jedoch zeigt der Stand
der Forschung, dass auch die biotechnologische Produktion von 3-HPA mit
hohen Néhrstoffkosten und unzuverlédssigen Substratkosten zu kdmpfen hat.
Dariiber hinaus konnte eine kosteneffektive Aufreinigung unter Ausnutzung
der Reaktivitdt von 3-HPA bisher nicht etabliert werden. Die Besinnung auf

den kontaminierten Ethanolprozess scheint vielversprechend, da hier lebens-
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mittelkonforme Bakterien 1) auf einem giinstigen Substrat wachsen, 2) eine
bisher ungenutzte Glycerinquelle verwenden und 3) das Produkt in Form von
Acrolein leicht {iber das grofstechnisch einsetzbare Verfahren der Destillation
aus der Fermentationsbriihe entfernt wird. Jedoch zeigt der Stand der For-
schung, dass die genauen Vorgdange wihrend einer Infektion der alkoholischen

Garung noch nicht detailliert untersucht wurden.

3.1 Ziele

Ziel dieser Arbeit ist es deshalb zu priifen, ob sich Denkanstofse aus dem kon-
taminierten Ethanolprozess nutzen lassen, um die Probleme der biotechnolo-
gischen Produktion von 3-HPA aus Glycerin zu minimieren, und ob eine In-
tegration der Produktion einer Plattformchemikalie fiir Acrolein-basierte Che-
mikalien aus nachwachsenden Rohstoffen in den Bioethanolprozess im Sinne
des Bioraffineriekonzeptes moglich ist, um etwaige Synergieeffekte zu nutzen.
Dariiber hinaus soll eine erste Abschétzung der Wirtschaftlichkeit eines poten-
tiellen Prozesses zur Acroleinproduktion mit den gewonnenen Erkenntnissen
durchgefiihrt werden (siche Kapitel 7).

Um den Arbeitsaufwand in einem iiberschaubaren Rahmen zu halten, sollen
sich die folgenden Untersuchungen auf den lebensmittelkonformen L. reuteri
ATCC 53608, den bisher besten 3-HPA Produzenten, und auf Sirup bezie-
hungsweise DDGS aus Weizen beschréinken. In einer spiateren Anwendung der
Erkenntnisse wird zwar eine Verwendung von Sauermaische oder Schlempe an-
gestrebt, jedoch wird aufgrund ihrer begrenzten Lagerfidhigkeit und im Sinne
reproduzierbarer Ergebnisse auf den Sirup und DDGS zuriickgegriffen.

Das Forschungsfeld der biotechnologischen 3-HPA Produktion aus Glycerin, in
dem mogliche Verbesserungsansétze iiberpriift werden sollen, lasst sich in drei

Bereiche einteilen:

e Die Produktion des biologischen Ganzzellkatalysators L. reuteri ATCC
53608, welcher die Reaktion von Glycerin zu 3-HPA katalysiert (siehe
Kapitel 4).

e Die Biotransformation von Glycerin zu 3-HPA durch den Ganzzellkata-
lysator L. reuteri ATCC 53608 (siche Kapitel 5).
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e Die Abtrennung und Aufreinigung des 3-HPA aus der Fermentationsbrii-

he mit geeigneten Mitteln (siche Kapitel 6).

3.2 Hypothesen

Beziiglich der noch offenen Fragen, die sich aus dem Stand der Forschung

ergeben, werden folgende Hypothesen aufgestellt.

3.2.1 Biokatalysatorproduktion

e Das bisher zur Kultivierung von L. reuteri ATCC 53608 verwendete
MRS+ Medium ([DMRS60]) enthélt mehr Néhrstoffe als es benétigt.

e Das Glycerin in Nebenprodukten der Bioethanolherstellung (Sirup, DDGS)
induziert die Produktion des fiir die Umwandlung von Glycerin in 3-HPA
zustandigen Enzyms und steigert somit die spezifische Aktivitat des En-

zyms wéahrend der Biotransformation.

o L. reuteri ATCC 53608 ist in der Lage Hefezellen zu lysieren, wodurch
hefehaltige Nebenprodukte der Bioethanolherstellung (Sirup, DDGS) die

Extrakte im Wachstumsmedium ersetzen konnen.

o L. reutert ATCC 53608 zeigt eine so hohe Ethanolresistenz, dass es ihm

moglich ist, in Sauermaische zu wachsen.

3.2.2 Biotransformation

o L. reuters ATCC 53608 ist in der Lage in Nebenprodukten der Bioetha-
nolherstellung (Sirup, DDGS) eine Biotransformation durchzufiihren und

das darin enthaltene Glycerin fiir die Produktion von 3-HPA zu nutzen.

e Die weiteren Bestandteile der Nebenprodukte der Bioethanolherstellung
(Sirup, DDGS) fordern die Akkumulation von 3-HPA durch L. reuteri
ATCC 53608.

e L. reuteri ATCC 53608 zeigt eine so hohe Ethanolresistenz, dass es ihm
moglich ist, in Sauermaische die Biotransformation von Glycerin zu 3-
HPA durchzufiihren.
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3.2.3 Aufreinigung

e Fine Dehydratisierung von 3-HPA unter sehr sauren Bedingungen und
milden Temperaturen kann eine Bildung von Acetaldehyd und Formal-

dehyd anstelle von Acrolein minimieren.

e Die Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein ldsst sich in Kombinati-
on mit der Destillation dazu nutzen, um biotechnologisch produziertes
3-HPA aus dem Transformationsmedium zu entfernen und auf nichtin-

hibierende Konzentrationen zu senken.

e Die Dehydratisierung von 3-HPA und die Entfernung von Acrolein lasst
sich auch mit geeigneten Feststoffsduren bei Biotransformationsbedin-

gungen durchfithren, um eine in-situ Abtrennung zu erméglichen.

3.2.4 Kostenschatzung

e Mit den vorhandenen Informationen und in diesem Projekt ermittelten

Daten lassen sich die Kosten eines potentiellen Prozesses abschétzen.

e Die Kosten fiir die Produktion der Plattformchemikalie Acrolein aus
nachwachsenden Rohstoffen liegen mit einem in diesem Projekt entwi-
ckelten Prozess in einem Bereich, der mit den aktuellen Produktionskos-
ten bei entsprechender Prozessoptimierung in naher Zukunft vergleichbar

ist.

3.3 Aufgaben

Aus dem Stand der Forschung und den aufgestellten Hypothesen lassen sich
folgende Aufgaben ableiten.

3.3.1 Biokatalysatorproduktion

e Uberpriifung, ob einzelne MRS Komponenten fiir das Wachstum von L.
reuteri ATCC 53608 obsolet sind.
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e Der Effekt von Glycerin auf das Wachstum und die GDHt Aktivitét soll
untersucht werden, da die Nebenprodukte aus der Bioethanolprodukti-
on auch Glycerin neben den Hefezellen enthalten, welche das Potential

haben konnten, die Extrakte im Wachstumsmedium zu ersetzen.

e Es soll iiberpriift werden, ob L. reuteri ATCC 53608 in der Lage ist
Hefezellen zu lysieren und die Nebenprodukte der Bioethanolproduktion

fiir das Wachstum zu nutzen.

e Es soll iiberpriift werden, ob L. reuteri ATCC 53608 in der Lage ist
bei den in der Siifimaische iiblichen Ethanolkonzentrationen zu wach-
sen. Dies soll dazu dienen abschétzen zu konnen, ob es moglich ist, die

Acroleinproduktion an dieser Stelle in Bioethanolprozess zu integrieren.

e Es soll iiberpriift werden, ob durch eine unsterile und unbegaste Bio-
katalysatorproduktion wie er bei der Bioethanolproduktion iiblich ist,

Nachteile entstehen welche den Kostenvorteil entgegenstehen wiirden.

e Es soll iiberpriift werden, ob durch Verdnderung der Prozessfithrung die
spezifische GDHt Aktivitdt gesteigert werden kann. Hier wurde bisher
eine Titration mit Ammoniak, eine Glukosezufiitterung und eine konti-

nuierliche Prozessfithrung nicht untersucht.

3.3.2 Biotransformation

e Transformation in Nebenprodukten der Bioethanolherstellung bei ver-
schiedenen Feststoffkonzentrationen, pH Werten, Biokatalysatorkonzen-
trationen, Temperaturen, Driicken und unter verschiedenen Athmosphéa-

ren.

e Es soll iiberpriift werden, ob L. reuteri ATCC 53608 in der Lage ist bei
den in der Siiffmaische {iblichen Ethanolkonzentrationen die Biotrans-
formation von Glycerin zu 3-HPA durchzufithren. Dies soll dazu dienen
abschétzen zu konnen, ob es moglich ist die Acroleinproduktion an dieser

Stelle in Bioethanolprozess zu integrieren.
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3.3.3 Aufreinigung

e Test verschiedener Verfahren und Hilfsstoffe zur reaktiven Entfernung
und Aufreinigung von 3-HPA aus dem Transformationsmedium. Dies soll
dazu dienen entscheiden zu koénnen, ob bisher untersuchte oder die hier
getesteten Ansétze in der Lage sind, effektiver zu sein als die Aufreini-

gung mittels Dehydratisierung und Destillation.

e Bestimmung der Dehydratisierungskinetik bei verschiedenen Tempera-

turen und Saurekonzentrationen.

e Vergleich der Effektivitdt von Vakuum-Reaktivdestillation und reaktiven

Gas-Stripping bei 37°C zur Entfernung von 3-HPA iiber Acrolein.

e Vergleich verschiedener Feststoffsduren auf ihre Eignung 3-HPA zu Acro-

lein bei 37°C zu dehydratisieren.

3.3.4 Kostenschatzung

e Kostenschéitzung mit Hilfe einer rigorosen Auslegung. Equipmentkosten
und Hilfsstoffkosten sollen mit der Exponentenmethode abgeschétzt wer-

den und alle weiteren Kostenpunkte mittels Zuschlagsfaktoren.

e Eine Sensitivitdtsanalyse soll zeigen, welche Faktoren den gréfiten Ein-
fluss auf die Produktkosten haben und wo eine Optimierung des Prozes-

ses das grofite Potential hat.
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Biokatalysatorproduktion

4.1 Einleitung

Die Kosten der Biokatalysatorproduktion haben einen entscheidenden Einfluss
auf die Gesamtkosten des Produktionsprozesses, vor allem wenn die Kata-
lysatorstandzeit begrenzt ist. Die Kosten der Katalysatorproduktion lassen
sich durch die Reduzierung der Substrate auf die Minimalanforderungen und
durch den Ersatz reiner Komponenten durch giinstigere Komplexsubstrate wie
Schlempe reduzieren. Auch die Vereinfachung der Biokatalysatorproduktion,
zum Beispiel durch einen unsterilen und unbegasten Betrieb sowie eine Stei-
gerung der Ausbeute, kann Investitionskosten und Betriebskosten sparen.

Die optimalen Parameter fiir eine Batch-Kultivierung von L. reuteri ATCC
53608 in MRS Medium sind bekannt ([DBVLO05|). Auch ein an die Bediirfnis-
se des sehr dhnlichen L. reuteri ATCC 55730 angepasstes definiertes Medium
ist bekannt ([SSPVO06]). Jedoch wurde der aus Schweineddrmen isolierte L.
reuteri ATCC 53608 bisher nicht in Nebenprodukten aus der Bioethanolher-
stellung kultiviert und deren Einfluss auf das Wachstum und die GDHt Ak-
tivitdt untersucht. Dariiber hinaus ist bekannt, dass L. reuteri ATCC 53608
als aerotolerant gilt und in der Lage ist mit Hilfe von 3-HPA das Wachstum
von gram-positiven Bakterien, gram-negativen Bakterien, Protozoen, Hefen,
Pilzen, Bakteriophagen und Viren zu inhibieren (|Riit10]). Ergebnisse einer
unbegasten Kultivierung, welche bei aeroben Bedingungen startet, oder einer

unsterilen Kultivierung sind jedoch bisher nicht veréffentlicht worden.
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4.2 Materialien und Methoden

4.2.1 Ausgangsmaterialien und Medienvorbereitung

Soweit nicht anders genannt, wurden alle Medienkomponenten und Chemikali-
en bei Carl Roth GmbH + Co. KG (Karlsruhe, Deutschland) in einer mindes-
tens dem européischen Arzneibuch entsprechenden Qualitdt (Ph. Eur.) erwor-
ben. Aufgrund der langeren Lagerfahigkeit wurde neben Diinnschlempe und
Stfsmaische fast ausschliefslich Sirup als Ersatz fiir Schlempe aus der Bioetha-
nolherstellung verwendet (siche Abbildung 2.1). Diese drei Produkte stammen
aus einer Bioethanolanlage, welche Weizen als Rohstoff nutzt und vor der Ver-
zuckerung Kleie und Gluten abtrennt. Die Stikmaische, welche 260 g/1 Glukose
enthélt, die Diinnschlempe welche 11 g/1 Glycerin enthélt und der Sirup, wel-
cher ca. 45 g/1 Glycerin enthélt, wurden uns freundlicher Weise von N.prior
(Stade, Deutschland) am 13.04.2010 zur Verfiigung gestellt und bei 4°C gela-
gert. Der verwendete Hefesatz aus einem Bierbrauprozess wurde freundlicher
Weise von der universitatsinternen Bierbrau AG zur Verfiigung gestellt und bei
4°C gelagert. Lysierte Bierhefe und lysierter Sirup wurden hergestellt, indem
sie bei 55°C und pH 7 fiir 23 Stunden mit 100 pl des Enzyms Alcalase 2.4 L
FG (Novozymes, Deutschland) inkubiert und anschliefend die Enzyme durch
20 Minuten Autoklavieren bei 121°C inaktiviert wurden. Wenn nicht anders
beschrieben, wurden alle Medien ohne Glukose bei 121°C fiir 20 Minuten au-
toklaviert und anschliefsend die separat autoklavierte Glukose als Stocklésung

(600 g/1) steril dazugegeben, um die Maillard-Reaktion zu vermeiden.

4.2.2 Stamm und Stammhaltung

L. reuteri ATCC 53608 wurde 2007 bei LGC Standards GmbH (Wesel, Deutsch-
land) erworben. Bis zu seiner Verwendung wurde der Stamm als Gefrierkultur
in MRS Medium ([DMRS60]), bestehend aus 20 g Glucose, 10 g Pepton (Difco,
U.S.A.), 8 g Fleischextrakt, 4 g Hefeextrakt, 5 g Natriumacetat, 2 g Ko H POy,
2,15 g di-Ammoniumhydrogencitrat (Fluka, Schweiz), 0,5 g Tween 80, 410 mg
MgSOy - TH50 und 56 mg MnSO, - HyO (Riedel-de Haen, Germany) pro Li-
ter, supplementiert mit 15% Glycerin bei -80°C gehalten. Als Vorkultur fiir

die Versuche diente eine ruhend bei 37°C inkubierte und mit 1ml Gefrierkultur
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inokulierte Ubernachtkultur (16 h) in MRS+ Medium (supplementiert mit 20

mM Glycerin), wenn nicht anders beschrieben.

4.2.3 Kultivierung in Anaerobflaschen

Die Versuche in Kapitel 4.3.1 und 4.3.3, ausgenommen die Batch-Kultivierung
von L. reuteri ATCC 53608 in Diinnschlempe mit Siifmaische, wurden in 15
ml Hungate-Rohrchen mit 5 ml Medium oder in 100 ml Serumflaschen mit 50
ml Medium durchgefiihrt. Der pH Wert wurde mit 2 M NaOH und 2 M HCI auf
pH 6,5 eingestellt (Multi-Kalimatic, Knick Elektronische Messgeréte, Deutsch-
land). Vor dem Autoklavieren wurden die Medien ca. 10 Minuten mit Stickstoff
begast um anaerobe Bedingungen herzustellen. Die Hungate-Réhrchen wurden
mit 0,1 ml und die Serumflaschen mit 1 ml aus einer L. reuter: ATCC 53608
Vorkultur angeimpft und ruhend bei 37°C {ibernacht kultiviert (16 h). Fiir die
Versuche zur Dauer der GDHt Induktion (Abbildung 4.4) und die Versuche
mit nur einem Extrakt (Abbildung 4.2) wurde eine Vorkultur ohne Glycerin
verwendet. Proben wurden vor dem Animpfen und am Ende der Kultivierung

genommen.

4.2.4 Kultivierung im Fermenter

Neben der Batch-Kultivierung von L. reuteri ATCC 53608 in Diinnschlempe
mit Stifsmaische wurden die Kultivierungen in Kapitel 4.3.5 und 4.3.6 in Bio-
reaktoren durchgefiihrt. Fiir die Batch- und Fedbatch-Kultivierungen wurden
1250 ml Medium in einem VSF2000 Bioreaktor (21 Gesamtvolumen, Bioengi-
neering, Schweiz) mit 50 ml Vorkultur inokuliert. Die Kultivierung wurde bei
37°C und 500 U/min durchgefiihrt. Je nach Versuch wurde die Fermentation
bei anaeroben Bedingungen, sichergestellt durch eine Stickstoffbegasung mit 3
1/h, oder in einem mit Luft gesdttigtem Medium gestartet. Nach einer Stunde
waren auch hier komplett anaerobe Bedingungen vorhanden. Sobald der pH
Wert auf 5,5 gesunken ist wurde er bei diesem Wert, wenn nicht anders be-
schrieben, mit 5 M NaOH konstant gehalten. Beim Glukose Fed-Batch wurde
die Zufiitterung an den Laugenverbrauch gekoppelt. Sobald der pH Wert auf
5,5 gefallen war, wurde ein Feed mit 600 g/1 Glukose in den Reaktor gefiittert

und die Glukosekonzentration bei ca. 10 g/1 konstant gehalten.

37



KAPITEL 4. BIOKATALYSATORPRODUKTION

Die kontinuierlichen Kultivierungen wurden in einem Reaktor mit 100 ml Me-
dium (250 ml Gesamtvolumen, Glasgerdtebau Ochs, Deutschland) durchge-
fithrt. Der Reaktor wurde unbegast mit aeroben Startbedingungen und bei
37°C verwendet. Nach Inokulation (100%) wurde der pH Wert, sobald er auf
5,5 gefallen war, durch Titration von Ammoniakwasser (25% N H3) konstant
gehalten. Das Medium wurde mit einer Verdiinnungsrate von D = 0,42 zu-
gefiittert. Die Fermentationsbriihe wurde iiber eine Pumpe aus dem Reaktor
gesaugt, die minimal schneller war als die Feedpumpe. Der Fliissigkeitslevel im
Reaktor wurde iiber die Position des Absaugrohrs konstant gehalten. Nach 24

Stunden war ein stationarer Betrieb zu beobachten.

4.2.5 Metabolitenquantifizierung

Die Konzentrationen von Glycerin, Glukose, 1,3-PDO, Laktat, Acetat und
Ethanol wurden mittels HPLC (Kontron Instruments) mit RI Detektor (Erma,
Tokio) bestimmt. Hierfiir wurde eine gefilterte Probe (0,2 pm, PVDF Mem-
bran) 1:10 mit MilliQ) Wasser verdiinnt und iiber eine Aminex HPX-87H Séule
(300 X 7,8 mm, Bio-Rad, U.S.A.) bei 60°C mit 0,6 ml/min 5 mM H,SO,
eluiert. Das Injektionsvolumen betrug 20 pm.

Die 3-HPA Konzentration wurde mit einer Methode bestimmt, welche von
Liithi-Peng et al. adaptiert wurde und auf der Methode von Circle et al. ba-
siert ([LPSP02|, [CSB45]). Fiir die 3-HPA Quantifizierung wurden 250 pl ei-
ner zentrifugierten Probe (13.300 U/min bei 4°C fiir 5 min, Heraeus Fresco
17, Thermo Fisher Scientific, Deutschland) in ein in Eiswasser gekiihltes Rea-
genzglas gegeben. Anschliefsend wurden 500 pl HCI (rauchend 37%, 4°C) und
125 pl Tryptophanlésung (dunkel gelagert, 4°C, 10 mM DL-Tryptophan (Flu-
ka), 0,060 N HCI, 24 mM Toluol) hinzugefiigt und nach einer 40 miniitigen
Inkubation bei 37°C wurde sofort die Absorbtion bei 560 nm gemessen (Gene-
sys 10 UV Photometer, Thermo Fisher Scientific, Deutschland). Dabei wurde
die Probe vor der Quantifizierung so verdiinnt, dass eine Absorption zwischen
Null und Eins gemessen werden konnte. Die Kalibrierung der Quantifizierung
wurde nach Liithi-Peng et al. mit Acrolein (Fluka, wasserfrei > 95%) durch-
gefithrt ([LPSP02]). Um den Polymerisationsinhibitor moglichst schonend aus
dem Acrolein zu entfernen, wurde dieser bei -20°C ausgefroren und das Acrolein

vorsichtig abdekantiert. Die Kalibrierung ergab folgende Beziehung zwischen
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3-HPA Konzentration und Optischer Dichte (OD) bei 560 nm mit einem Be-
stimmtheitsmaf von 0,997:

OD[AU] +0,0026

3-HPA[mM] = 03141

(4.1)

4.2.6 Quantifizierung der Biomasse

Die Biomasse wurde auf drei verschiedene Arten quantifiziert. In feststofffrei-
en Medien wurde sie mit einem Genesys 10 UV Photometer (Thermo Fisher
Scientific, Deutschland) iiber die optische Dichte bei 650 nm bestimmt. Die
Proben wurden dafiir so verdiinnt, dass die Absorption unterhalb von 0,6 AU
lag. Zur Erhchung der Vergleichbarkeit wurde die Beziehung zwischen opti-
scher Dichte und Biotrockenmasse (BTM) mit einem Bestimmtheitsmafs von

0,983 ermittelt.
OD[AU] - 0,0496
2,5003

In feststoffhaltigen Medien wurde die Bestimmung der Biomasse iiber die ko-
lonienbildenden Einheiten (CFU) durchgefiihrt. Dafiir wurde die Probe so ver-
diinnt, dass nach einem Ausplattieren auf MRS+ Agar (MRS+ Medium mit 15
g/l Agar Kobe I) und einer 24 stiindigen Inkubation bei 37°C zwischen 50 und
500 Kolonien auf einem Kolonienzdhler (Schiitt Labortechnik, Deutschland)

BTM][g/l] = (4.2)

gezahlt werden konnten. Zur Erhohung der Vergleichbarkeit wurde die Bezie-
hung zwischen optischer Dichte und kolonienbildenden Einheiten mit einem

Bestimmtheitsmafs von 0,987 ermittelt.
OD[AU] =0,01154- CFU[10" Zellen] - 0,01936 (4.3)

Somit ergibt sich zwischen der Biotrockenmasse und den kolonienbildenden

Einheiten folgende Korrelation.
BTM{g/l]=0,0046 - CFU[10" Zellen] - 0,0276 (4.4)

Die Biotrockenmasse wurde basierend auf der DIN 38409-1 bestimmt (|[DIN87]).
Dazu wurden 5 ml Probe mit einem 50 mm Cellulose-Acetat-Filter (0,2 pm,
Satorius AG, Deutschland) vakuumfiltriert und anschliefend die Zellen mit 10
ml MilliQQ Wasser bei laufender Vakuumpumpe gewaschen. Die verwendeten

Filter wurden vor der Messung bei 110 °C im Trockenschrank fiir 24 Stunden
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getrocknet, im Exikator abgekiihlt und gewogen (Mettler AE200, Deutsch-
land). Nach dem Zellauftrag wurden die Filter wieder fiir 24 Stunden bei 110
°C im Trockenschrank getrocknet, im Exikator abgekiihlt und gewogen. Die

Biotrockenmasse wurde als Differenzgewicht ermittelt.

4.2.7 GDHt Aktivitats-Assay

Die Glycerindehydratase (GDHt) in L. reuteri ATCC 53608 katalysiert die
Reaktion von Glycerin zu 3-HPA. Zur Bestimmung ihrer Aktivitat wurde ein
Assay auf Basis der Uberlegungen von Németh et al. etabliert ([NBS08]). Die-
ser wird nicht in der Anaerobbank durchgefiihrt, da der hohere Zeitaufwand zu
starkeren Verfalschungen der Ergebnisse fiihrt als ein kurzer Luftkontakt. Zur
Bestimmung der GDHt Aktivitdt wurde 1 ml Probe in einem 1,5 ml Reakti-
onsgefaf (Sarstedt, Deutschland) abzentrifugiert (13.300 U/min bei 4°C fiir 5
min, Heraeus Fresco 17, Thermo Fisher Scientific, Deutschland), der Uberstand
verworfen und das Pellet in 1 ml Assay Medium (4°C, 0,1 M Phosphatpuffer
pH 7, 10 g/1 Glycerin) resuspendiert. Danach wurde dass Reaktionsgeféf sofort
verschlossen. Wenige Sekunden nach dem Start der Inkubation stellten sich an-
aerobe Bedingungen (detektiert durch Resazurinfarbung) ein. Nach 15 Minu-
ten Inkubation bei 37°C und erneutem Abzentrifugieren wurde im Uberstand
mit der oben beschriebenen colorimetrischen Methode die 3-HPA Konzentra-
tion bestimmt (siehe Kapitel 4.2.5). Um die Inkubationszeit reproduzierbar zu
halten, wurde der Assay vor und nach der Inkubation auf Eis gelagert. Die
Proben fiir den GDHt Assay wurden bei den Serumflaschenexperimenten am
Ende der Kultivierung genommen und bei den Kultivierungen im Fermenter

bei erreichen den maximalen optischen Dichte.

4.3 Ergebnisse

Im Folgenden werden die Ergebnisse zu den Untersuchungen der Biokatalysa-
torproduktion beschrieben. Wenn nicht anders erwéhnt,beschreiben alle ange-
gebenen Fehler die Standardabweichung der Ergebnisse aus drei Kultivierun-

gen.
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4.3.1 Nahrstoffreduktion

Da das MRS Medium so konzipiert wurde, dass moglichst alle Lactobacillen
in der Lage sind darauf zu wachsen ([DMRS60]), kann man vermuten, dass
es mehr Komponenten enthélt als fiir die Kultivierung von L. reuteri AT-
CC 53608 notwendig sind. Um zu iiberpriifen welche Mediumkomponente des
MRS+ Mediums essentiell fiir das Wachstum von L. reuteri ATCC 53608 ist,
wurde er in Medien kultiviert in denen jeweils eine MRS+ Komponente fehlt

(sieche Abbildung 4.1). Nur ohne Mangansulfat, Tween 80 oder Glycerin wurde

MRS+ Medium ohne...
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Abbildung 4.1: Biotrockenmasse von L. reuteri ATCC 53608 Kulturen nach 16-stiindiger
Kultivierung bei 37°C in verschiedenen Medien basierend auf dem MRS+ Medium, wobei

jeweils eine Medienkomponente weggelassen wurde.

eine signifikant geringere Biotrockenmasse (berechnet aus der optischen Dichte
bei 650 nm) beobachtet, aber auch ohne Pepton, Fleischextrakt, Hefeextrakt
oder Natriumacetat streut die erreichte Biotrockenmasse stark. Auffallend ist
auch, dass Glycerin, welches auch in Schlempe enthalten ist, den stéarksten
Einfluss auf die Biotrockenmasse hat.

Die drei Extrakte in MRS+ haben alle eine unterschiedliche Zusammenset-
zung an Aminosaduren, Spurenelementen und Vitaminen. Da Schlempe jedoch
nur Hefezellen enthélt und nur ein entsprechendes Spektrum an Substraten

darstellen kann, wurde untersucht, wie der Einfluss der einzelnen Extrakte im
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MRS Medium auf die erreichte Biotrockenmasse und die GDHt Aktivitat bei
der Kultivierung von L. reuteri ATCC 53608 ist (siche Abbildung 4.2). Es
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Abbildung 4.2: Biotrockenmasse (O) und spezifische GDHt-Aktivitdt (®) von L. reuteri
ATCC 53608 Kulturen nach 16-stiindiger Kultivierung bei 37°C in verschiedenen Medien
basierend auf dem MRS Medium. Die Medien enthalten statt aller drei Extraktkomponenten
nur 4 g/1 Hefeextrakt, 8 g/1 Fleischextrakt oder 10 g/1 Pepton.

zeigt sich kein signifikanter Unterschied in den Werten, wenn anstelle aller Ex-
trakte nur der Hefeextraktanteil oder nur der Fleischextraktanteil vorhanden
ist. 4 g/1 Hefeextrakt im Medium und 8 g/1 Fleischextrakt im Medium fiithren
zu einer vergleichbaren Biotrockenmasse und zu einer vergleichbaren spezifi-
schen GDHt Aktivitét. Ist jedoch nur 10 g/1 Pepton und kein Hefeextrakt oder
Fleischextrakt im Medium vorhanden, so werden deutlich geringere Werte fiir

die Biotrockenmasse und die spezifische GDHt Aktivitit erreicht.

4.3.2 Glycerineinfluss

Der Einfluss von Glycerin wéhrend der Biokatalyse ist nicht nur entscheidend
weil er sich signifikant auf die erreichte Biotrockenmasse auswirkt. Falls die im
Medium enthaltenen Extrakte Pepton, Fleischextrakt und Hefeextrakt ganz
oder teilweise durch die glycerinenthaltende Schlempe aus der Bioethanolpro-

duktion ersetzt werden sollen, ist der Einfluss des Glycerins auf das Wachstum

42



KAPITEL 4. BIOKATALYSATORPRODUKTION

und vor allem auf die GDHt Aktivitdt relevant. Deshalb wurde das Wachs-
tum und die Fahigkeit 3-HPA zu produzieren (GDHt Aktivitét) von L. reuteri
ATCC 53608 in MRS+ Medium bei verschiedenen Glycerinkonzentrationen
untersucht (siche Abbildung 4.3). Im Bereich von 0 g/1 bis 3 g/l Glycerin im
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Abbildung 4.3: Biotrockenmasse (x) und spezifische GDHt-Aktivitit (A) von L. reuteri
ATCC 53608 Kulturen nach 16-stiindiger Kultivierung bei 37°C in MRS+ Medium mit

verschiedenen Glycerinkonzentrationen.

Medium nimmt zwar die erreichte Biotrockenmasse (berechnet aus der op-
tischen Dichte bei 650 nm) mit steigender Glycerinkonzentration zu, jedoch
sinkt die Féahigkeit 3-HPA zu produzieren von 60 U/l Fermentationsbriihe auf
2 U/1 ab. Kein Glycerin im Wachstumsmedium scheint also vorteilhaft fiir die
Féahigkeit von L. reuteri ATCC 53608 3-HPA produzieren zu konnen. Es stellt
sich nun die Frage, wie lange eine hohe GDHt Aktivitdt erhalten bleibt, wenn
dem Medium kein Glycerin zugesetzt wird. Deshalb wurde eine MRS Vorkul-
tur (ohne Glycerin) mit 2% glycerinhaltiger Gefrierkultur inokuliert und diese
nach 16 stiindiger Kultivierung genutzt um Serumflaschen mit 2% zu inokulie-
ren. Diese Kulturen wurden dann jeweils nach 24 Stunden mit 2% auf frisches
MRS Medium iibergeimpft (sieche Abbildung 4.4). Es zeigt sich, dass nach der
Kultivierung in der Vorkultur und der ersten 24 stiindigen Kultivierung die
spezifische GDHt Aktivitdt immer noch hoch ist, nach weiteren 24 Stunden
fallt sie jedoch stark ab.
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Abbildung 4.4: Biotrockenmasse (x) und BTM-spezifische GDHt-Aktivitéit (&) von L. reu-
teri ATCC 53608 Kulturen nach Kultivierung bei 37°C in MRS Medium. Die Kulturen
wurden téglich mit der Vorherigen inokuliert (2%), die erste mit einer MRS Vorkultur.

4.3.3 Ersetzen von Extrakten durch Schlempe

Da es Lactobacillen gibt, welche in der Lage sind 3-HPA zu exkretieren und
in Schlempe zu wachsen, stellt sich die Frage, ob der als sehr produktiv und
3-HPA resistent bekannte L. reuteri ATCC 53608 dies auch kann. Deshalb
wurde das Verhalten von L. reuter: ATCC 53608 in Diinnschlempe supple-
mentiert mit 115 g/1 Stikmaische (entspricht 30 g/l Glukose im Medium) im
Batch-Reaktor untersucht (siehe Abbildung 4.5). In den ersten vier Stunden
akkumulierte sich 3-HPA bei geringem Anstieg der optischen Dichte, welche der
Indikator fiir das Bakterienwachstum ist. Anschlieffend stieg die 1,3-Propandiol
Konzentration stark an, woraufhin die 3-HPA Konzentration wieder fiel und
die optische Dichte nicht weiter stieg. Nach ca. 8,5 Stunden gab es einen kurz-
zeitigen Anstieg der optischen Dichte.

In unverdiinnter Schlempe und ohne die Zugabe von weiteren MRS Komponen-
ten scheint ein Wachstum vergleichbar mit dem in MRS Medium nicht moglich.
Deshalb wurde L. reuteri ATCC 53608 in MRS Medien kultiviert, in denen
die Konzentration aller drei Extrakte (Pepton, Fleischextrakt, Hefeextrakt)

um 12,5% reduziert war und dafiir verschiedene Mengen Sirup (als Ersatz
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Abbildung 4.5: Verlauf der 3-HPA Konzentration (A), der optischen Dichte (x)und der
1,3-PDO Konzentration (&) bei einer Batch-Kultivierung von L. reuteri ATCC 53608 in
Diinnschlempe mit Stifmaische (entsprechend 30 g/1 Glukose) bei anaeroben Bedingungen,
37°C und auf 5,5 mit NaOH geregeltem pH.

fiir Schlempe) beziehungsweise Bierhefe zugegeben wurden (siehe Abbildung
4.6). Die Zugabe einer geringen Menge Sirup oder Bierhefe (6 ml/l) erhoht
die Wachstumsindikatoren Glukoseverbrauch und pH Reduktion wéihrend der
Kultivierung. Eine hohere Schlempekonzentration steigert die Wachstumsindi-
katoren weiter, wahrend bei einer hoheren Bierhefezugabe die Wachstumsin-
dikatoren einbrechen. Wenn das Wachstum durch Schlempezugabe gesteigert
werden kann, sollte es moglich sein, durch Schlempezugabe das Wachstum
auch bei verringerten Extraktkonzentrationen aufrecht zu erhalten. Deshalb
wurden Kultivierungen von L. reuter: ATCC 53608 in verschiedenen MRS Me-
dien durchgefiihrt, welche 50 ml/1 Sirup beziehungsweise 50 ml/1 mit Alcalase
lysierten Sirup als Ersatz fiir Schlempe enthalten und bei denen die Konzen-
trationen der drei MRS Extrakte gleichméfig verringert war (siehe Abbildung
4.7). Erst bei einer Verringerung der urspriinglichen Extraktmengen im MRS
Medium um mehr als 81% tritt eine signifikante Verkleinerung der pH Re-
duktion als Wachstumsindikator auf. Bei Extraktmengen oberhalb von 81%
zeigt sich hier kein Unterschied zwischen der Verwendung von nicht lysiertem

und lysiertem Sirup. Im MRS Medium ohne Extrakte ist die pH Redukti-
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Abbildung 4.6: Durch Saureproduktion erzielte pH Reduktion (O) und Glukoseverbrauch
(=) von L. reuteri ATCC 53608 Kulturen nach 16-stiindiger Kultivierung bei 37°C in ver-
schiedenen Medien basierend auf dem MRS Medium. Die Konzentration der Extrakte wurde
um 1/8 gesenkt und mit 6ml/1 bzw. 50ml/1 Sirup (resultiert in 0,24 bzw. 2 g/l Glycerin)

oder Bierhefe ersetzt.

on merklich groffer wenn der Sirup lysiert ist, als wenn nicht lysierter Sirup
dem ansonsten extraktfreien MRS Medium zugegeben wird. Jedoch ist die
pH Reduktion als Wachstumsindikator immer noch deutlich geringer als bei
einer Kultivierung, bei der das Medium 13% der urspriinglichen Extrakte ent-
hélt (87% Extraktreduktion). Das Verhéltnis von Extrakten zu Sirup scheint
einen Einfluss auf das Wachstum von L. reuteri ATCC 53608 zu haben. Des-
halb wurden Kultivierungen bei verschiedenen Extrakt-Sirup Kombinationen
durchgefiihrt und deren Einfluss auf die L. reuteri Biotrockenmasse (berechnet
aus den kolonienbildenden Einheiten) sowie deren Féhigkeit 3-HPA zu produ-
zieren (spezifische GDHt Aktivitét) untersucht (sieche Abbildung 4.8). Wie bei
den Kultivierungen mit unterschiedlichen Glycerinkonzentrationen (siche Ab-
bildung 4.3) verringert sich die spezifische GDHt Aktivitdt mit zunehmender
Menge des glycerinhaltigen Sirups. Hierbei ist die spezifische GDHt Aktivi-
tét bei gleicher Sirupkonzentration umso kleiner, je geringer die Menge der
Extrakte Pepton, Fleischextrakt und Hefeextrakt im Medium ist. Bei der er-
reichten L. reuteri Biotrockenmasse zeigt sich mit 100% der MRS Extrakte im
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Abbildung 4.7: Durch Sdureproduktion erzielte pH Reduktion von L. reuteri ATCC 53608
Kulturen nach 16-stiindiger Kultivierung bei 37°C in verschiedenen Medien basierend auf
dem MRS Medium. Die Konzentration der Extrakte wurde bei gleichzeitiger Zugabe von

Sirup (resultiert in 2 g/1 Glycerin, unbehandelt O, lysiert ®) und Siifmaische (resultiert in

20 g/1 Glukose) gesenkt.
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Abbildung 4.8: L. reuteri Biotrockenmasse und spezifische GDHt-Aktivitdt von L. reuteri
ATCC 53608 Kulturen nach 16-stiindiger Kultivierung bei 37°C in verschiedenen Medien
basierend auf dem MRS Medium mit unterschiedlichem Extraktgehalt (100% (x), 756% (&),

50% (<5).
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Medium ein Maximum bei 25 ml/1 Sirup (fithrt zu 1 g/l Glycerin im Medium).
Bei einer Zugabe von bis zu 3 g/1 Glycerin zu MRS Medium wurde kein Ma-
ximum beobachtet (siche Abbildung 4.3). Auch bei der erreichten L. reuteri
Biotrockenmasse fiihrt eine geringere Extraktmenge bei gleicher Sirupkonzen-
tration zwischen 25 ml/l und 50 ml/l zu einem niedrigeren Ergebnis. Um zu
iiberpriifen, welche Komponente des Sirups den entscheidenden Einfluss auf
das Wachstum von L. reuteri ATCC 53608 und dessen Fahigkeit 3-HPA zu
produzieren hat, wurde die erreichte L. reuteri Biotrockenmasse (berechnet
aus den kolonienbildenden Einheiten) und die spezifische GDHt Aktivitét bei
Kultivierungen in MRS Medium, MRS+ Medium (enthélt 2 g/1 Glycerin) und
MRS Medium supplementiert mit 50 ml/l Sirup (resultiert in eine Glycerin-
konzentration von 2 g/1) verglichen (siche Abbildung 4.9). Es zeigt sich, dass
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Abbildung 4.9: L. reuteri Biotrockenmasse (O0) und spezifische GDHt-Aktivitét (x) von L.
reuteri ATCC 53608 Kulturen nach 16-stiindiger Kultivierung bei 37°C in verschiedenen
Medien basierend auf dem MRS Medium. ,MRS+* enthélt 2 g/1 Glycerin und ,MRS + 50
ml/1 Sch” Sirup (resultiert in 2 g/1 Glycerin).

es fiir die Fahigkeit 3-HPA zu produzieren keinen Unterschied macht, ob L.
reuteri: ATCC 53608 in einem mit Glycerin supplementierten MRS Medium
oder in einem mit glycerinhaltigem Sirup supplementierten MRS Medium kul-
tiviert wird. Das Wachstum ist in dem siruphaltigen MRS Medium schlechter
als in dem glycerinhaltigen MRS Medium.
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4.3.4 Wachstum mit Ethanol

Im Bioethanol-Prozess treten die Infektionen mit Lactobacillen teilweise wih-
rend der alkoholische Gérung auf. Es stellt sich die Frage, ob L. reuteri ATCC
53608 auch in der Lage wére, in der Maische wahrend der Endphase der alkoho-
lischen Garung zu wachsen. Falls dies moglich wire und auch die Transforma-
tion von Glycerin zu 3-HPA bei diesen Ethanolkonzentrationen durchgefiihrt
wiirde, bestiinde die Mdéglichkeit, L. reuteri ATCC 53608 direkt im Anschluss
an die alkoholische Garung im selben Ansatz zu kultivieren und das gebildete
Acrolein zusammen mit dem Ethanol abzutrennen.

Bis zu einer Konzentration von 40 g/1 Ethanol im Wachstumsmedium wird die
erreichte Biotrockenmasse (berechnet aus der optischen Dichte bei 650 nm)
kaum negativ beeinflusst, die spezifische GDHt Aktivitat steigt sogar leicht
an. Zwischen 38 g/l und 72 g/l Ethanol im Wachstumsmedium fallen die er-
reichte Biotrockenmasse und die spezifische GDHt Aktivitdt auf nahezu null
ab (siche Abbildung 4.10).
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Abbildung 4.10: Biotrockenmasse (x) und spezifische GDHt-Aktivitét (A) von L. reuteri
ATCC 53608 Kulturen nach 16-stiindiger Kultivierung bei 37°C in MRS+ Medium mit

verschiedenen Ethanolkonzentrationen.
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4.3.5 Vereinfachung des Produktionsprozesses

Die Kosten der Biokatalysatorbereitstellung konnen nicht nur durch ein giins-
tiges Wachstumsmedium erreicht werden. Auch der Prozessaufwand spielt eine
entscheidende Rolle. Da Lactobacillen meist aerotolerant sind ([Krall|)kann
man vermuten, dass L. reuteri ATCC 53608 in der Lage ist, aerobe Bedin-
gungen so lange zu tolerieren, bis er sich durch C'Oy Produktion selbst eine
anaerobe Umgebung geschaffen hat sowie durch Produktion von 3-HPA in
der Lage ist, Konkurrenten und Feinde zu bekdmpfen, soll sein Verhalten un-
ter anfanglich aeroben und unsterilen Bedingungen mit Batch-Kultivierungen
im Bioreaktor iiberpriift werden (siehe Abbildungen 4.11 bis 4.14). Bei den
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Abbildung 4.11: Biotrockenmasse (—) und Glukosekonzentration (——) bei steriler (x), steriler
unbegaster (A) und unsteriler unbegaster (<) Batch-Kultivierung von L. reuteri ATCC
53608 in MRS+ bei anaeroben Bedingungen, 37°C und auf 5,5 mit NaOH geregeltem pH.

Batch-Kultivierungen in MRS Medium im sterilen anaerob begasten Betrieb,
im sterilen unbegasten Betrieb und im unsterilen unbegasten Betrieb zeigen
sich keine relevanten Unterschiede in den Verldufen der Glukosekonzentrati-
on, der optischen Dichte als Wachstumsindikator, der Glycerinkonzentration,
der 3-HPA Konzentration, der 1,3-Propandiolkonzentration, der Lactatkonzen-
tration, der Acetatkonzentration und der Ethanolkonzentration. Die maximal

erreichte Biotrockenmasse (berechnet aus der optischen Dichte bei 650 nm)
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Abbildung 4.12: Glycerinkonzentration (-), 1,3-PDO Konzentration (--) und 3-HPA Kon-
zentration (---) bei steriler (x), steriler unbegaster (A ) und unsteriler unbegaster (&) Batch-
Kultivierung von L. reuteri ATCC 53608 in MRS+ bei anaeroben Bedingungen, 37°C und
auf 5,5 mit NaOH geregeltem pH.
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Abbildung 4.13: Laktatkonzentration (-), Acetatkonzentration (——) und Ethanolkonzen-
tration () bei steriler (x), steriler unbegaster (A) und unsteriler unbegaster (&) Batch-
Kultivierung von L. reuteri ATCC 53608 in MRS+ bei anaeroben Bedingungen, 37°C und
auf 5,5 mit NaOH geregeltem pH.

o1



KAPITEL 4. BIOKATALYSATORPRODUKTION

25 400
= )
2 L ] e et
= 4 300 s
(@)] =
= 15t 5
= 4 200 <
@ 1} T
é 100 8
05} i ;
o)
&%

0 : (/ (/ 0
%% .,

Abbildung 4.14: Maximale BTM (O) und spezifische GDHt-Aktivitéit (R) bei steriler, steriler
unbegaster und unsteriler unbegaster Kultivierung Batch-Kultivierung von L. reuteri ATCC
53608 in MRS+ bei anaeroben Bedingungen, 37°C und auf 5,5 mit NaOH geregeltem pH.

unterscheidet sich in den drei Fallen steriler anaerob begaster Betrieb, steriler
unbegaster Betrieb und unsteriler unbegaster Betrieb nicht wesentlich (sie-
he Abbildung 4.14). Im unbegasten sterilen Betrieb wird eine leicht hohere
maximale Biotrockenmasse und eine leicht erhohte Fahigkeit zur Produktion
von 3-HPA | ausgedriickt durch die spezifische GDHt Aktivitét, als im anaerob
begasten sterilen Betrieb beobachtet. Jedoch verschwindet diese Steigerung,

wenn die Batch-Kultivierung unsteril durchgefiihrt wird.

4.3.6 Steigerung der Ausbeute

Durch eine Vereinfachung des Prozesses hin zu einem unsterilen und unbegas-
ten Betrieb kénnen vor allem Betriebskosten reduziert werden. Entscheidend
fiir die Investitionskosten zur Biokatalysatorherstellung ist jedoch die Raum-
Zeit-Ausbeute (Produktivitédt) der Biokatalysatorproduktion. Deshalb wurde
die Ausbeute bei verschiedenen Kultivierungsverfahren untersucht. Die ange-
gebenen Fehler beschreiben die Standardabweichung der Ergebnisse aus drei
Messungen. Die Titration mit Ammoniakwasser (25%), welches auch als Stick-

stoffquelle genutzt werden kann, fithrt bei der unsterilen unbegasten Kultivie-
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rung zu einer deutlich erhohten spezifischen GDHt Aktivitat, wohingegen sich
die maximal erreichte Biotrockenmasse (berechnet aus der optischen Dichte bei
650 nm) kaum veréndert (sieche Abbildung 4.15). Die hohere spezifische GDHt
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Abbildung 4.15: Die maximale BTM (0O) und die spezifische GDHt-Aktivitdt (=) bei ver-
schidenen Kultivierungsmethoden von L. reuteri ATCC 53608 in MRS+ bei anaeroben
Bedingungen, 37°C und auf 5,5 geregeltem pH.

Aktivitat, welche sogar 40 Minuten frither gemessen wurde, fiithrt zu einer Pro-
duktivitdt von 71 =2 Units pro Liter Reaktorvolumen und Stunde gegeniiber
44 + 45 bei der Titration mit 5 M NaOH (siehe Tabelle 4.1). Wird dem Re-

Tabelle 4.1: Produktivitdten verschiedener Verfahren zur Biokatalysatorproduktion in
MRS+ Medium bei 37°C und pH 5,5. Riistzeiten wurden nicht beriicksichtigt.

Experiment Produktivitét %
Batch-Fermentation 44 + 4
Batch-Fermentation/ N Hj Titration 71+2
Glukose Fed-Batch 44 £ 2
Kontinuierliche Fermentation/ N Hs Titration 218 + 37
Kontinuierliche Fermentation/ steril/ N Hj Titration 50 +2

aktor Glukose zugefiittert und nicht mit Ammoniak titriert, erreicht man eine

vergleichbare Steigerung der spez. GDHt Aktivitat. Die Produktivitat erhoht
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sich jedoch nicht, da es langer dauert bis diese erreicht ist. Eine kontinuierliche
Kultivierung verspricht eine deutliche Steigerung der Produktivitat gegeniiber
der Batch-Kultivierung. Jedoch zeigt sich, dass bei einer sterilen unbegasten
Kultivierung mit einer Verdiinnungsrate von 0,42 nur eine deutlich niedrigere
Biotrockenmasse und spezifische GDHt Aktivitdt erreicht wurde, was in ei-
ne etwa gleichwertige Produktivitdt resultiert. In der unsterilen unbegasten
kontinuierlichen Kultivierung wurden sehr hohe spezifische GDHt Aktivitdten
gemessen und dementsprechend eine um ein Vielfaches hohere Produktivitét
von 218 + 37% erreicht. Jedoch musste die Kultivierung nach 72 Stunden ab-
gebrochen werden, da das Feedmedium in der Vorlage stark kontaminiert war
und somit eine reproduzierbare Zufiitterung nicht mehr gewéhrleistet werden

konnte.

4.4 Diskussion

4.4.1 Nahrstoffreduktion

Die Aufgabe der Versuche war es zu iiberpriifen, ob das MRS+ Medium mehr
Néhrstoffe enthélt als L. reuter: ATCC 53608 benotigt. Aus der Literatur ist
bekannt, dass MRS+ unter anderem fiir Lactobacillen wichtige Komponen-
ten wie Tween 80, M¢g* und Mn* sowie Acetat, welches das Wachstum von
vielen anderen Organismen inhibiert, enthélt ([LRHO*77|). Dariiber hinaus
ist MRS+ sehr reichhaltig an Extrakten, um selbst anspruchsvollen Lactob-
acillen ein gutes Wachstum zu ermoglichen ([Bri53],|[DMRS60], [SHO03|). Aus
Untersuchungen zu einem definierten Medium fiir L. reuteri ist bekannt, dass
dieser im Vergleich zu anderen Lactobacillen eher anspruchsvoll gegeniiber den
Medienbestandteilen ist ([SSPV06]). Beziiglich der Extraktbestandteile (siehe
Tabelle 4.2) ist bekannt, dass sich bei L. reuteri JCM1112 die Kozentrationen
einzelner Aminoséuren teilweise stark positiv oder negativ auf das Wachstum,
die Produktion von Co-Enzym Bjs; und damit auch auf die resultierende GDHt
Aktivitdt auswirken ([STM*09]).

Jedoch zeigen die Versuche eindeutig, dass mehrere Komponenten des MRS+
Mediums fiir das Wachstum von L. reuteri ATCC 53608 nicht essentiell sind

oder ihre Bestandteile in einem solchen Uberschuss in anderen Komponen-
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Tabelle 4.2: Enthaltene Aminoséuren des verwendeten Peptons, Fleischextrakts und Hefe-
extrakts ([Carl2c], [Carl2al, [Car12b])

Aminoséure Pepton Fleischextrakt Hefeextrakt
Anteil [Gew.-%)|
Alanin 2,6 3,3 4,3
Arginin 3,0 3,2 3,2
Aspariginsaure 8,5 6,6 6,4
Cystin 0,3 0,4 7,0
Glutaminséaure 20,7 15,9 10,7
Glycin 1,5 2,3 2,8
Histidin 2,0 2,1 1,4
Isoleucin 4,6 3,9 3,0
Leucin 7,6 6,5 4.4
Lysin 6,8 6,0 5,0
Methionin 2,3 1,6 9,0
Phenylalanin 3,7 3,6 2,6
Prolin 9,3 6,9 2,2
Serin 44 4.4 2,9
Threonin 3,2 3,6 3,0
Trytophan 0,5 1,0 6,0
Tyrosin 1,8 1,7 2,3
Valin 5,6 49 3,4

95



KAPITEL 4. BIOKATALYSATORPRODUKTION

ten vorhanden sind, dass ein Weglassen einzelner Komponenten keinen signi-
fikant negativen Einfluss hat. So gab es keine signifikante Abnahme der Bio-
trockenmasse, wenn Pepton, Fleischextrakt, Hefeextrakt, Natriumacetat, di-
Kaliumhydrogenphosphat, di-Ammoniumcitrat oder Magnesiumsulfat einzeln
weggelassen wurden. Die Versuchsergebnisse lassen aber keine Riickschliisse
darauf zu, dass Komponenten auch kombiniert weggelassen werden konnen.
Es zeigt sich jedoch, dass bereits in 4 g/1 Hefeextrakt alle Extraktbestandteile
enthalten sind, die zu einem mit MRS fast vergleichbaren Wachstum und ver-
gleichbarer GDHt Aktivitét fiihren. Die grofen Schwankungen der erreichten
Biotrockenmasse, wenn einer der drei Extrakte weggelassen wird, kénnten al-
lerdings darauf hindeuten, dass in diesen Féllen mindestens ein Bestandteil der
Extrakte auf einem minimalen Niveau ist oder sich bereits kleine Schwankun-
gen in der Zusammensetzung der Extrakte stark auf die erreiche Biotrocken-
masse auswirken. Fiir weiterfiihrende Versuche zur Mediumoptimierung koénnte
die statistische Versuchsplanung, welche mit kontinuierlichen Fermentationen
validiert wird, verwendet werden ([PBWKW*10]).

4.4.2 Glycerineinfluss

Die Aufgabe der Versuche war es zu iiberpriifen, welchen Effekt Glycerin auf
das Wachstum und die GDHt Aktivitdt von L. reuteri ATCC 53608 hat. Mit
zunehmendem Glyceringehalt zwischen 0 - 3 g/l steigt die erreichte Biotro-
ckenmasse. Dieses Ergebnis deckt sich mit den Erkenntnissen von El-Ziney
et al. ([EZAU*98|). Jedoch ist die spezifische GDHt Aktivitat bei den Ver-
suchen in der vorliegenden Arbeit ohne Glycerin am hoéchsten und sinkt mit
zunehmender Glycerinkonzentration im Wachstumsmedium. Auch Liithi-Peng
et al. hatten festgestellt, dass eine Induktion des Enzyms GDHt stattfindet
ohne dass Glycerin im MRS Medium notwendig ist. Sie ermittelte jedoch die
hochste spezifische GDHt Aktivitdat bei L. reuteri ATCC 53608, gezeigt durch
Transformationsexperimente, bei 60 mM Glycerin im MRS Wachstumsmedium
([LPSPO02]). Es gibt zwei Ansétze die sinkende GDHt Aktivitét mit steigender
Glycerinkonzentration im Wachstumsmedium zu erklaren. Liithi-Peng et al.
gingen davon aus, dass hohere Glycerinkonzentrationen im Wachstumsmedi-
um eine Akkumulation von 3-HPA bis in einen Bereich verursachen, der die

Bakterien schédigt und sie deshalb untauglich fiir eine anschliefende Trans-
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formation macht. Eine andere Moglichkeit, ohne dass die Bakterien bereits
geschidigt sein miissen, wére, dass die Produktion des Co-Enzyms Bis, zu der
L. reuteri in der Lage ist, durch hohere Glycerinkonzentrationen weniger ge-
steigert wird als dieses bei der Produktion von 3-HPA durch die Co-Enzym Bj,
abhéngige GDHt verbraucht wird ([STM*09]). Somit stiinde im Transformati-
onsmedium weniger Co-Enzym Bi, zur Verfiigung, was auch in eine geringere
3-HPA Konzentration resultieren wiirde. Da in dieser Arbeit bereits bei mini-
malen Glycerinkonzentrationen im Wachstumsmedium eine Verschlechterung
der GDHt Aktivitdt auftritt, kann man vermuten, dass die langjéhrige La-
gerung der Bakterien in einer glycerinhaltigen Gefrierkultur diese geschadigt
oder zumindest die Co-Enzym By Synthese beeintrichtigt hat. Fiir eine Be-
eintrichtigung der Bakterien spricht, dass beim wiederholten Uberimpfen in
frisches MRS Medium die erreichte Biotrockenmasse stetig steigt anstatt auf
dem selben Niveau zu bleiben (siehe Abbildung 4.4). Hier zeigt sich auch, dass
in Abwesenheit von Glycerin die Induktion der GDHt Aktivitdt bald abnimmt.
Nach 64 Stunden ist die biomassespezifische GDHt Aktivitit stark abgesun-
ken. Dies spricht gegen die Theorie von Liithi-Peng et al. nach der die GDHt
bereits ohne Glycerin in hohem Mafe induziert wird. Das Glycerin in der Ge-
frierkultur konnte eine Rolle bei der GDHt Induktion in glycerinfreien Medien

spielen.

4.4.3 FErsetzen von Extrakten durch Schlempe

Aufgabe dieser Versuche war es zu iiberpriifen, ob L. reuteri ATCC 53608 Ne-
benprodukte der Bioethanolherstellung fiir das Wachstum nutzen kann. Das
Wachstum von L. reuteri ATCC 53608 in purer Diinnschlempe supplementiert
mit Stikmaische scheint kaum moglich (siehe Abbildung 4.5). Die anfangliche
Akkumulation von 3-HPA lésst vermuten, dass nicht geniigend Reduktions-
aquivalente fiir die Reaktion von 3-HPA zu 1,3-Propandiol gebildet werden,
was auf eine sehr eingeschrankte Fahigkeit von L. reuter: zur Glycolyse oder
Nutzung derer hindeutet (siche Abbildung 2.2). Entweder werden vorrangig
Pentosen verstoffwechselt oder es werden weitere MRS Komponenten fiir eine
gute Glycolyse benétigt. In weiteren Versuchen scheint es sogar so, als wenn
nicht nur weitere MRS Komponenten fehlen, sondern ausschlieflich das Glyce-

rin in der Schlempe/ dem Sirup einen positiven Effekt auf das Wachstum von
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L. reuteri ATCC 53608 hat. Dafiir spricht, dass die Zugabe von einer entspre-
chenden Menge Glycerin einen vergleichbaren Effekt auf die GDHt Aktivitat
hat. Jedoch fiihrt reines Glycerin zu einer noch starkeren Wachstumssteigerung
als die Zugabe von Sirup. Die Bestandteile der Hefen im Sirup scheinen keinen
positiven Effekt auf das Wachstum zu haben. Zwar wurde, wenn 25% der MRS
Extrakte dem Medium zugesetzt wurden, mit lysiertem Sirup kein besseres Fr-
gebnis erzielt als mit dem unlysierten Sirup. Dies scheint aber daran zu liegen,
dass bereits die maximale pH Reduktion erreicht ist ([KKSK80]). Ohne zusétzli-
che Extrakte zeigt sich ein signifikanter, wenn auch kleiner Unterschied. Es ist
zwar bekannt, dass manche Lactobacillen Hefezellen als Stickstoffquelle nutzen
kénnen (|[BMCDO04]). Der aus Sauerteig isolierte L. reuteri CRL 1098 hat ein
sehr gutes proteolytisches System, wohingegen die aus dem Darm von Men-
schen isolierten L. reuteri NRRL 14171 und F275 ein eher schwaches System
haben ([RFVO01], [LBR*10], [HMROGO5]). Die proteolytischen Fahigkeiten des
aus dem Darm von Schweinen isolierten und hier verwendeten L. reuteri ATCC
53608 sind nicht bekannt, scheinen aber zumindest nicht so leistungsfihig wie
eine Lysierung mit Alcalase zu sein. Das der Unterschied zwischen lysiertem
und unlysiertem Sirup so klein ist kdnnte daran liegen, dass entweder die Hefe-
konzentration nicht ausreichend war, die Hefezellen bereits schon grofstenteils
durch Autolyse im lysierten Zustand vorlagen oder die Lysierung nicht effektiv
war. Gegen die letzten beiden Argumente spricht der Nachteil der Verwendung
von Sirup gegeniiber Glycerin und dass die Lysierung mit Alcalase strikt nach
den Vorgaben des Enzymbherstellers durchgefithrt wurde ([Nov04]).

Eine andere Erkldarung, warum durch die Hefen in dem Sirup kein positiver
Effekt sichtbar war, konnte sein, dass dieser durch inhibierende Stoffe iiber-
deckt wurde. Weitere Versuche sollten nur DDGS als Ausgangsstoff nutzen, da
dies im Gegensatz zu Sirup trocken gelagert wird und somit Kontaminationen,
welche in der Lage sind Bakteriozide zu produzieren, besser ausgeschlossen wer-
den konnen. Auch Bestandteile wie Hopfen konnen offensichtlich das Wachs-
tum von L. reuteri ATCC 53608 beeintrachtigen. Die Bitterstoffe des Hopfens
hemmen das Wachstum vieler Milchsédurebakterien, einige zeichnen sich jedoch
auch durch Resistenzen aus ([SIST06]). L. reuteri ATCC 53608 gehort vermut-
lich nicht dazu, was bei der Auswahl der Schlempe, die im Wachstumsmedium

verwendet wird, beriicksichtigt werden sollte. Auch der Vergleich der Verwen-
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dung von unlysiertem und lysiertem Sirup spricht eher dafiir, dass L. reuter:
ATCC 53608 nur das Glycerin aus dem Sirup nutzen kann.

Eine weitere interessante Erkenntnis der Versuche ist, dass das Wachstum und
die GDHt Aktivitdt von dem Zusammenspiel der Extraktkonzentration und
Glycerinkonzentration abhéngt. Die Ursache dafiir konnte auf das Verhéaltnis
von verfiigharen Aminosauren zu dem Glycerin im Sirup zuriickzufiithren sein.
Bei nicht ausreichender Versorgung mit Aminosduren verlangsamt sich das
Wachstum von L. reuteri und somit auch die NADH Generation ([STM*09]).
Dies konnte zu einer 3-HPA Akkumulation fiihren, welche die Bakterien be-
eintrachtigt. Eine mangelnde Versorgung mit Aminoséduren kann auch die Co-
Enzym B12 Regeneration und Produktion beeintrachtigen, was die verminder-
te GDHt Aktivitdt erkldren konnte ([STM*09]). Co-Enzym B12 wird wéhrend
der Umwandlung von Glycerin in 3-HPA von der GDH¢t verbraucht. Jedoch ist
verwunderlich, dass sich mit 100% der MRS Extrakte im Medium ein Maxi-
mum der erreichten L. reuteri Biotrockenmasse bereits bei 25 ml/1 Sirup (fithrt
zu 1 g/1 Glycerin im Medium) zeigt. Bei einer Zugabe von bis zu 3 g/1 Glycerin
zum MRS Medium wurde kein Maximum beobachtet (siehe Abbildung 4.3).
Hier wurde jedoch die Vorkultur ohne Glycerin kultiviert, wodurch die Bak-
terien bereits zu Beginn der Kultivierung in besserer Verfassung waren. Auch
eine Hemmung des Wachstums durch Kontaminationen im Sirup, die wiahrend
der Lagerung entstanden sind, kann als Ursache fiir das schlechte Wachstum

bei héheren Sirupkonzentrationen nicht ausgeschlossen werden.

4.4.4 Wachstum mit Ethanol

Die Aufgabe dieser Versuche war es zu iiberpriifen, ob L. reuteri ATCC 53608
in der Lage ist in der Anwesenheit von Ethanol zu wachsen und GDH¢t zu pro-
duzieren. Lactobacillen gelten im Vergleich zu anderen Organismen als recht
ethanoltolerant. Die Féhigkeit Ethanol zu tolerieren kann aber von Stamm
zu Stamm und je nach Substrat stark schwanken (|[GMHC92|). Bei L. reuteri
ATCC 53608 in MRS+ kommt das Wachstum zwischen 40 g/1 und 70 g/1 zum
Erliegen. Somit ist L. reuteri ATCC 53608 offensichtich nicht in der Lage,
bei einer in der Sauermaische {iblichen Ethanolkonzentrationen zu wachsen.
Bemerkenswert ist aber, dass Ethanol bei Konzentrationen, bei denen noch

ein Wachstum moglich ist, die GDHt Aktivitdt erhoht. Eventuell ist dies eine
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Abwehrreaktion, die durch den Stress, welche Ethanol auf die Zellen ausiibt,
verursacht wird. Eine weitere Erklarung konnte sein, dass Ethanol unter den
Fermentationsbedingungen als Aldehydfanger wirkt und somit eine Beeintréch-
tigung der GDHt durch produziertes 3-HPA minimiert (Siehe Kapitel 5.4.3).

4.4.5 Vereinfachung des Produktionsprozesses

Aufgabe der Versuche war es zu iiberpriifen, ob eine unsterile und unbegas-
te Kultivierung ohne Nachteile moglich ist. Es ist bekannt das Lactobacillen
haufig aerotolerant sind ([Krall|). Bisher wurde jedoch noch nie untersucht,
welchen Einfluss eine unbegaste und mit Luft geséttigte Atmosphére auf das
Wachstum von L. reuteri ATCC 53608 und dessen Fahigkeit 3-HPA zu produ-
zieren hat. Wie erwartet hat die anfinglich aerobe Atmosphére und die fehlen-
de Begasung keine negativen Auswirkungen auf das Wachstum von L. reuteri
ATCC 53608. Die erreichte Biotrockenmasse ist sogar leicht hoher als bei der
durchgehend anaeroben Kultivierung. (siehe Abbildungen 4.11 bis 4.14). Es ist
bekannt, dass bei Citrobacter Freundii die Gene der Glycerindehydratase, wel-
che fiir die Umwandlung von Glycerin in 3-HPA sorgen, nur unter anaeroben
Bedingungen in Anwesenheit von Glycerin oder Dihydroxyaceton expremiert
werden (|[DBG98|). In der vorliegenden Arbeit wurde festgestellt, dass es kei-
ne signifikanten Auswirkungen auf die Féahigkeit von L. reuteri ATCC 53608
3-HPA zu produzieren hat, wenn das im Medium vorhandene Glycerin bereits
unter nicht anaeroben Bedingungen verbraucht wird. Weiterhin kann vermu-
tet werden, dass zumindest im nichtkontinuierlichen Betrieb ein unsteriler Be-
trieb moglich ist, da 3-HPA auf eine Vielzahl von gram-positiven Bakterien,
gram-negativen Bakterien, Protozoen, Hefen, Pilzen, Bakteriophagen und Vi-
ren toxisch wirkt und von L. reuter: aktiv zur Verteidigung eingesetzt werden
kann, wenn Glycerin vorhanden ist ([CLV*07], [Riit10|, [DL97]). Tatséchlich
wurden in wiederholten unsterilen Batch-Kultivierungen keine signifikanten
Beeintrachtigungen festgestellt. Jedoch wurde L. reuteri ATCC 53608 in der
unsterilen Batch-Kultivierung auch nicht zu einer erhohten GDHt Aktivitat
stimuliert, wie es durch Dobrogosz et al. fiir die Anwesenheit eines heterolo-
gen Organismus beschrieben wurde ([DL97]). Vermutlich war die Anzahl der
Fremdorganismen in der Anfangsphase der Kultivierung, in der noch Glyce-

rin im Medium vorhanden war, so gering, dass kein messbarer stimulierender
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Effekt auftrat.

4.4.6 Steigerung der Ausbeute

Die Aufgabe der Versuche war es zu {iberpriifen, ob durch eine Verénderung der
Prozessfiihrung eine hohere spezifische GDHt Aktivitat erreicht werden kann.
Eine Titration mit Ammoniak anstatt mit Natronlauge steigert wie erwartet
die erreichte Biotrockenmasse und die spezifische GDHt Aktivitdt. Ammoniak
kann als zusétzliche Stickstoffquelle fiir das Wachstum genutzt werden und das
Ammoniumion erhht die Aktivitdt der GDHt ([SS62]). Eine Zufiitterung von
Glukose steigert die erreichte Biotrockenmasse um 50%. Offenbar war Glukose
die limitierende Mediumkomponente fiir das Wachstum. Die spezifische GDHt
Aktivitat bleibt jedoch von der zusétzlichen Glukose nahezu unbeeinflusst. Fiir
die GDHt Produktion scheinen andere Medienkomponenten wie Aminosduren
oder Vitamine limitierend zu sein. Krauter et al. haben Fed-Batch Kultivie-
rungen durchgefiihrt, bei denen neben Glukose auch Glycerin und die Extrakte
Fleischextrakt, Hefeextrakt sowie Pepton zugefiittert wurden. Sie konnten die
Zelldichte damit um ca. 230% steigern. Zudem erhielten sie eine maximale GD-
Ht Aktivitdt von ca. 5 U/ml, welche aber mit den hier ermittelten Ergebnissen
nicht verglichen werden kann, da ein komplett anderer GDHt Aktivitats-Assay
durchgefiihrt wurde ([KWV12]). Obwohl eine deutliche Steigerung der Biomas-
se erreicht wurde und eine Steigerung der spezifischen GDHt Aktivitéit erwartet
werden kann, ist es fraglich, ob sich dies aufgrund der sehr hohen Kosten fiir
die zugefiitterten Extrakte wirtschaftlich lohnt.

Eine weitere Steigerung der Produktivitdt kann durch eine kontinuierliche Be-
triebsweise erreicht werden, da hier die Riistzeiten entfallen. Die Riistzeiten
wurden jedoch in den in Tabelle 4.1 dargestellten Ergebnissen nicht berticksich-
tigt. Trotzdem werden im unsterilen kontinuierlichen Betrieb mit N Hs Titra-
tion und einer Verdiinnungsrate von 0,42 sehr hohe Produktivitaten erreicht.
Dies scheint darauf zuriickzufiihren zu sein, dass L. reuteri ATCC 53608 durch
fremde Organismen zur GDHt Produktion stimuliert wurde (|[DL97]). Es waren
deutlich kokkenférmige Bakterien neben L. reuteri im Reaktor zu erkennen,
wodurch auch die hohe Biotrockenmasse zu erkldaren ist. Jedoch wurde auf-
grund der Kontamination die kontinuierliche Fermentation nach 72 Stunden

instabil. Hauptursache war jedoch nicht eine Kontamination im Reaktor, in
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dem L. reuteri fremde Organismen durch 3-HPA Produktion bekdmpfen kann,
sondern die Kontamination der Mediumvorlagen. Im sterilen kontinuierlichen
Betrieb wurde nur eine sehr geringe GDHt Aktivitdt gemessen, was in eine
mékige Produktivitdt resultiert. Eine verringerte spezifische Aktivitat wur-
de bisher nur beobachtet, wenn es zu einem ungiinstigen Verhéltnis zwischen
Extrakten und Glycerin gekommen war, was vermutlich in eine iberméfige 3-
HPA Akkumulation resultierte (sieche Abbildung 4.3 und 4.8). Schwankungen
in der Zufiitterung kénnen nicht ausgeschlossen werden, die eindeutige Ursache
bleibt jedoch unklar. Bei weiteren Versuchen sollte iiberpriift werden, ob ei-
ne Kombination aus steriler Mediumvorlage und unsterilem Reaktorbetrieb zu
einem stabilen Verhalten mit hohen Produktivititen bei gleichzeitig méfigem

Sterilisationsaufwand fiithrt.
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Kapitel 5

Biotransformation

5.1 Einleitung

Bei der Biotransformation ist die optimale Ausnutzung des Substrates und
des Biokatalysators entscheidend fiir die Kosten des Prozesses. Wahrend der
Transformation sollten die Temperatur, der pH Wert und die Biokatalysa-
torkonzentration neben anderen Faktoren so eingestellt werden, dass das im
Transformationsmedium vorhandene Glycerin méglichst vollsténdig und mog-
lichst schnell mit minimalem Katalysatoreinsatz in 3-HPA umgewandelt wird.
Diese Parameter hingen auch stark von der Zusammensetzung des Transfor-
mationsmediums ab ([LPDP02], [LPSP02]). Fiir die Transformation in Neben-
produkten der Bioethanolproduktion wurden die Auswirkungen der verschie-
denen moglichen Parametervariationen bisher nicht ermittelt.

Dariiber hinaus ist es fiir die Katlysatorstandzeit entscheidend das produzierte
3-HPA moglichst schnell zu entfernen, um dessen Konzentration im Transfor-
mationsmedium unterhalb einer bakterioziden oder besser unterhalb einer inhi-
bierenden Konzentration zu halten. Die Entfernung des 3-HPA wird in Kapitel
6 behandelt. Vorbereitend darauf sollte jedoch untersucht werden, welchen Ein-
fluss Unterdruck auf die Biotransformation hat. Auch sollte die Auswirkung
von Ethanol im Transformationsmedium iiberpriift werden, um abschétzen zu
konnen, ob es eventuell wirtschaftlich sinnvoller ist die Biotransformation von
Glycerin zu 3-HPA in der Sauermaische vor der Ethanoldestillation, anstatt in

der Schlempe nach der Abtrennung des Ethanols, durchzufiihren.
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5.2 Material und Methoden

5.2.1 Ausgangsmaterialien und Medienvorbereitung

Soweit nicht anders genannt, wurden alle Medienkomponenten und Chemika-
lien wie in Kapitel 4.2.1 beschrieben erworben und verwendet. Die dariiber
hinaus verwendeten DDGS stammen aus einer Bioethanolanlage, welche Wei-
zen als Rohstoff nutzt, und enthalten ca. 60 g/kg Glycerin. Sie wurden uns
freundlicher Weise von CropEnergies (Zeitz, Deutschland) Anfang 2010 zur
Verfiigung gestellt und bei Raumtemperatur trocken gelagert. Fiir die Versu-
che wurden der Sirup und die DDGS bis zu einer der Schlempe entsprechen-
den Glycerinkonzentration von 15 g/l in MilliQ) Wasser gelost. Zur besseren
Handhabung wurde die DDGS-Losung vor der Verwendung gesiebt (0,4 mm

Maschenweite).

5.2.2 Stamm und Stammhaltung

Der Stamm und die Stammhaltung waren identisch zu den Versuchen zur Bio-

katalysatorproduktion (siche Kapitel 4.2.2).

5.2.3 Biokatalysatorproduktion

Die Kultivierung von L. reuteri ATCC 53608 wurde in 11 Serumflaschen mit
600 ml MRS+ Medium durchgefiihrt. Vor dem Autoklavieren wurden die Me-
dien ca. eine Stunde mit Stickstoff begast, um anaerobe Bedingungen herzu-
stellen. Die Serumflaschen wurden mit 1 ml aus einer L. reuteri ATCC 53608
Vorkultur angeimpft und ruhend bei 37°C iiber Nacht kultiviert (16 h). Nach
der Bestimmung der spezifischen GDHt Aktivitét wurde die Fermentationsbrii-
he bei 4°C und 5000 U/min fir 20 Minuten abzentrifugiert (J2-HS, Beckmann,
U.S.A.). Der Uberstand wurde verworfen und das Pellet in 800 ml anaeroben
0,1 M Phosphatpuffer pH 7 (PP) fiir eine mindestens 45 miniitige Wasch- und
Hungerphase resuspendiert. Anschliefsend wurden die Zellen wieder bei 4°C
und 5000 U/min fiir 20 Minuten abzentrifugiert (J2-HS, Beckmann, U.S.A.)
und nach Verwerfen des Uberstands sofort fiir die Transformationsexperimente

verwendet.
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5.2.4 Biotransformation

Vor dem Autoklavieren wurden die pH Werte der Transformationsmedien mit
5M NaOH und Phosphorséure (85 Gew.-%) eingestellt (Multi-Kalimatic, Knick
Elektronische Messgeréte, Deutschland). Anschlieflend wurden die Transfor-
mationsmedien 10 Minuten mit Stickstoff begast, um ein anaerobes Milieu
herzustellen. Wenn die Transformation im zentrifugierten oder gefilterten Me-
dium durchgefiihrt werden sollte, wurde das Medium 20 Minuten bei 4°C und
10.000 U/min zentrifugiert (J2-HS, Beckmann, U.S.A.) und eventuell anschlie-
fsend sterilfiltriert (0,22 pm, PVDF Membran, Rotilabo, Carl Roth, Deutsch-
land). Die Transformationen wurden dann unsteril durchgefiihrt.

Mit Ausnahme der Versuche zur Transformation bei Unterdruck wurde dann
der Ganzzellbiokatalysator entsprechend der gewiinschten spezifischen GDHt
Aktivitat mit einer Spritze in 20 ml des jeweiligen vortemperierten Transfor-
mationsmediums resuspendiert. Wahrend der Resuspension wurde mit Stick-
stoff eine anaerobe Umgebung sichergestellt. Die Transformation fand dann
in geriihrten oder geschiittelten unbegasten 50 ml Serumflaschen mit je 20 ml
Transformationsmedium bei 20°C oder 37°C statt.

Um die Transformationen bei Unterdruck durchfiithren zu kénnen, fanden diese
mit 100 ml Transformationsmedium in einem 250 ml Kolben mit Destillations-
aufsatz statt. Der Kolben wurde geriihrt und iiber ein Wasserbad auf 37°C
geheizt. Hinter dem mit Leitungswasser gekiihlten Destillationsaufsatz befand
sich die durch eine in Eiswasser gekiihlte Kiihlfalle geschiitzte Vakuumpumpe.
Vor dem Einspritzen des unter anaeroben Bedingungen im Transformations-
medium resuspendierten Ganzzellkatalysators in den unter dem entsprechen-
den Druck stehenden Versuchsaufbau wurde dieser zur Etablierung anaerober
Verhéltnisse 30 Minuten mit Stickstoff gespiilt.

5.2.5 Metabolitenquantifizierung

Die Metabolitenquantifizierung wurde analog zu den Versuchen zur Biokata-

lysatorproduktion (siehe Kapitel 4.2.5) durchgefiihrt.
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5.2.6 GDHt Aktivitats-Assay

Auch der GDHt Aktivitats-Assay wurde analog zu den Versuchen zur Bioka-
talysatorproduktion (siehe Kapitel 4.2.7) durchgefiihrt.

5.3 Ergebnisse

Im Folgenden werden die Ergebnisse zu den Untersuchungen der Biotransfor-
mation beschrieben. Wenn nicht anders erwéhnt, beschreiben alle angegebenen

Fehler die Standardabweichung der Ergebnisse aus drei Transformationen.

5.3.1 Transformation in verschiedenen Medien

Die Transformation von Glycerin zu 3-HPA wird von den Inhaltsstoffen des
Transformationsmediums beeinflusst. Diese unterscheiden sich je nach Ursprung
der Glycerinquelle, wenn Nebenprodukte der Bioethanolherstellung verwendet
werden auch je nach urspriinglicher Rohstoffpflanze. Diese Arbeit beschrankt
sich jedoch auf Nebenprodukte der Bioethanolproduktion, bei der Weizen als
Rohstoff dient. Deshalb wurde die Verwendung von DDGS aus Zeitz, bei denen
das komplette Weizenkorn eingemaischt wird, mit Sirup aus Stade verglichen,
wo vor der Einmaischung Kleie und Gluten entfernt wurde (siehe Abbildung
5.1). Im Vergleich zum Standardtransformationsmedium mit Reinstglycerin
wurde in dem siruphaltigen Medium eine etwas geringere 3-HPA Konzentration
erreicht, in dem DDGS-haltigen Transformationsmedium jedoch eine deutlich
hohere. Es zeigt sich, dass im Gegensatz zur gepufferten Glycerinlésung in den
Medien aus der Bioethanolherstellung Laktat akkumuliert wird, wihrend die
Akkumulation von 1,3-Propandiol in allen drei Medien vergleichbar ist (siehe
Abbildung 5.2).

5.3.2 Transformation bei verschiedenen Bedingungen

Da 3-HPA sehr reaktiv ist, besteht die Moglichkeit dass es unter Transfor-
mationsbedingungen mit Fest- und Schwebstoffen reagiert und sich somit die
erreichbare 3-HPA Konzentration verringert. Deshalb wurden die Transforma-
tionen in komplettem, zentrifugiertem und filtriertem Sirup verglichen (siehe

Abbildung 5.3). In Transformationen bei pH 6,5 und 37°C zeigte sich kein si-
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Abbildung 5.1: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wiahrend der anaeroben Biotrans-
formation in gesiebtem DDGS, Sirup und 0,1 M Phosphatpuffer + Glycerin. Die Startbe-
dingungen waren 1,3 U/ml spez. GDHt-Aktivitéat, 15 g/l Glycerin, 20°C und pH 6,5.
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Abbildung 5.2: 1,3-Propandiolkonzentrationen (-) und Laktatkonzentrationen (—-) wihrend
der anaeroben Biotransformation in gesiebtem DDGS (<), Sirup (4) und 0,1 M Phosphat-
puffer + Glycerin (x). Die Startbedingungen waren 1,3 U/ml spez. GDHt-Aktivitét, 15 g/1
Glycerin, 20°C und pH 6,5.

67



KAPITEL 5. BIOTRANSFORMATION

120 |
—. 100 -
s
E 80l
<
I N
) T
X 40f J J
£
20 |
0 Q $ $ $
“h, o Ve,
& < ge)
oy &;%& % %
%, 7

Abbildung 5.3: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wahrend der anaeroben Biotrans-
formation in 0,1 M PP, gefiltertem, zentrifugiertem und purem Sirup. Die Startbedingungen
waren 1,5 U/ml spez. GDHt-Aktivitét, 15 g/l Glycerin, 37°C und pH 6,5.

gnifikanter Unterschied in der erreichten 3-HPA Konzentration zwischen den
Transformationen. Jedoch nimmt die Schwankung der Ergebnisse mit zuneh-
menden Feststoffanteil zu. Die 3-HPA Konzentration féllt in siruphaltigen Me-
dien im Mittel etwas schneller ab als in der gepufferten Glycerinldsung, jedoch
unabhéngig vom Feststoffanteil (siehe Abbildung 5.4).

Auch wenn sich bei konstanter Temperatur und konstantem pH Wert kein
Einfluss der Feststoffkonzentration auf die erzielte 3-HPA Konzentration zeigt,
kann eine Anderung der Reaktionstemperatur dazu fiihren, dass die Reaktio-
nen von Glycerin zu 3-HPA und von 3-HPA mit den Feststoffen unterschiedlich
beeinflusst werden. Vergleicht man jedoch die Transformation bei 20°C und
bei 37°C so zeigt sich kein signifikanter Unterschied in der erreichten 3-HPA
Konzentration im feststofthaltigen Wasser-Sirup Medium (ohne Abbildung, die
Startbedingungen waren 1,3 U/ml spez. GDHt-Aktivitat, 15 g/1 Glycerin und
pH 6,5). In diesem Experiment und in den in diesem Kapitel folgenden Expe-
rimenten beschreiben alle angegebenen Fehler die Standardabweichungen der
Ergebnisse aus zwei Transformationen und je drei Messungen. Die erreichte
3-HPA Konzentration im feststofffreien gepufferten Wasser-Glycerin Medium

(enthélt nur den Biokatalysator als Feststoff wihrend der Transformation) bei
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Abbildung 5.4: 3-HPA Konzentrationen wéhrend der anaeroben Biotransformation in 0,1 M
PP (x), gefilterten (O), zentrifugierten (&) und puren Sirup (A) enthaltenden Medium. Die
Startbedingungen waren 1,5 U/ml spez. GDHt-Aktivitét, 15 g/1 Glycerin, 37°C und pH 6,5.

37°C ist leicht geringer als bei 20°C. Es gibt unter den gegebenen Bedingun-
gen bei 37°C und pH 6,5 keinen signifikanten Unterschied mehr zwischen der
erreichten 3-HPA Konzentration mit Sirup und mit Reinstglycerin.
Die pH Abhéngigkeit der erreichten 3-HPA Konzentration unterscheidet sich
deutlich von der Temperaturabhéngigkeit (siehe Abbildungen 5.5 und 5.6).
Wahrend der pH Wert kaum einen Einfluss auf die erreichte 3-HPA Kon-
zentration bei einer Transformation in glycerinhaltigem Wasser hat, fillt die
erreichte 3-HPA Konzentration im siruphaltigen Medium stark ab (siehe Abbil-
dung 5.5). Dies geschieht obwohl vor der Transformation alle Feststoffe durch
Filtration entfernt wurden (das Medium enthélt nur den Biokatalysator als
Feststoff wihrend der Transformation). Bei pH 2,5 wurde nahezu keine 3-HPA
Akkumulation festgestellt. Ein vergleichbares Bild ergibt sich bei der Biotrans-
formation in gesiebtem DDGS (siehe Abbildung 5.6). Auch hier nimmt die er-
reichte 3-HPA Konzentration bei niedrigeren pH Werten stark ab. Bei pH 3.5
wurde nahezu keine 3-HPA Akkumulation festgestellt. Es zeigt sich, dass im
Gegensatz zur wissrigen Glycerinlosung in den DDGS oder siruphaltigen Me-

dien die Glycerinkonversion bei niedrigen pH Werten stark inhibiert ist (siehe

Abbildung 5.7).
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Abbildung 5.5: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wahrend der anaeroben Biotrans-
formation in Wasser (x) und gefiltertem Sirup (A) bei verschiedenen pH Werten. Die Start-
bedingungen waren 1,6 U/ml spez. GDHt-Aktivitét, 15 g/1 bzw. 10 g/1 Glycerin und 20°C.
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Abbildung 5.6: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wiahrend der anaeroben Biotrans-
formation in Wasser (x) und gesiebtem DDGS (A) bei verschiedenen pH Werten. Die Start-
bedingungen waren 1,7 U/ml spez. GDHt-Aktivitdt, 15 g/1 Glycerin und 20°C.
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Die Menge des notwendigen Ganzzellbiokatalysators, um die Reaktion von
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Abbildung 5.7: Glycerinkonzentrationen (=) und 1,3-Propandiolkonzentrationen (--) wih-
rend der anaeroben Biotransformation in gefiltertem Sirup bei pH 2,5 (&), gesiebtem DDGS
bei pH 3,5 (2) und wissriger Glycerinlosung bei pH 2,5 (x). Die Startbedingungen waren
1,7 U/ml spez. GDHt-Aktivitét, 10 g/l bzw. 15 g/1 Glycerin und 20°C.

Glycerin zu 3-HPA zu katalysieren, bestimmt stark die Kosten des Endpro-
dukts. Es sollte deshalb nicht mehr Katalysator eingesetzt werden als notwen-
dig ist. Dariiber hinaus kann der Biokatalysator nicht nur die Reaktion von
Glycerin zu 3-HPA katalysieren, sondern auch mit dem 3-HPA unter bestimm-
ten Bedingungen reagieren und somit die erreichbare 3-HPA Konzentration mi-
nimieren. Der Ganzzellbiokatalysator besitzt auch aktive Enzyme, welche die
Reaktion von 3-HPA zu 1,3-Propandiol katalysieren kénnen, sofern der dafiir
notige Wasserstoff in Form von Reduktionsidquivalenten vorhanden ist. Des-
halb wurden Transformationen mit Reinstglycerin oder mit Sirup bei verschie-
denen Enzymkonzentrationen verglichen (siehe Abbildung 5.8). Wahrend im
gepufferten Glycerin-Wasser Medium die erreichte 3-HPA Konzentration mit
zunehmender Katalysatorkonzentration ansteigt, nimmt in dem siruphaltigen
Medium die erreichte 3-HPA Konzentration bei geringeren Enzymkonzentra-
tionen zu. Weniger Ganzzellbiokatalysator im Transformationsmedium fiihrt
also in diesem Falle zu einer hoheren 3-HPA Produktion. Es zeigt sich, dass

bei geringerer Katalysatorkonzentration in gefiltertem Sirup die 3-HPA Ak-
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Abbildung 5.8: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wahrend der anaeroben Biotrans-
formation in gefiltertem Sirup (x) und 0,1 M PP (A) bei verschiedenen GDHt-Aktivitéten.
Die Startbedingungen waren 15 g/1 Glycerin, 37°C und pH 6,5.

kumulation stimuliert wird, wahrend der Glycerinverbrauch und die Propan-
diolakkumulation bei verschiedenen Katalysatorkonzentrationen unverandert
bleiben (siche Abbildung 5.9).

Es ist bekannt, dass eine C'Oy Atmosphéire das Wachstum von L. reuteri
stimuliert. Es ist jedoch nicht bekannt, ob C'Oy auch einen Einfluss auf die
Biotransformation von Glycerin zu 3-HPA hat. Molekularer Wasserstoff kann
in Anwesenheit eines Katalysators 3-HPA zu 1,3-PDO hydrieren. So gibt es
Mikroorganismen welche molekularen Wasserstoff zum Aufbau von Redukti-
onsaquivalenten nutzen konnen. Deshalb wurde unersucht, welchen Einfluss
unterschiedliche Gasathmosphéren wéhrend der Biotransformation von Gly-
cerin zu 3-HPA mit dem Ganzzellbiokatalysator L. reuteri ATCC 53608 auf
die erreichte 3-HPA Konzentration haben (siche Abbildung 5.10). Es zeigt sich,
dass immer vergleichbare 3-HPA Konzentration zu beobachten sind, egal ob die
Transformation unter einer reinen Stickstoffatmosphére, einer 20% CO, ent-
haltenen Stickstoffatmosphére, einer 5% H, enthaltenen Stickstoffatmosphéare
oder einer 80% Hy enthaltenen Stickstoffatmosphére durchgefithrt wurde.
Hohe 3-HPA Konzentrationen fithren zum Tod des Ganzzellbiokatalysators und

zu einem Stopp der Biotransformation. Um dies zu vermeiden sollte die 3-HPA
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Abbildung 5.9: Glycerinkonzentrationen (-), 1,3-Propandiolkonzentrationen (——) und 3-
HPA Konzentrationen (---) wihrend der anaeroben Biotransformation in gefilterten Sirup
bei 0,8 u/ml (x), 1,5 U/ml (&) und 2,3 U/ml (). Die Startbedingungen waren 15 g/1
Glycerin, 37°C und pH 6,5.
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Abbildung 5.10: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wihrend der anaeroben Biotrans-
formation in 0,1 M PP unter verschiedenen Gasatmosphéren. Die Startbedingungen waren
1,5 U/ml spez. GDHt-Aktivitét, 15 g/l Glycerin, 20°C und pH 6.
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Konzentration mit einem geeigneten in-situ Abtrennungsverfahren maoglichst
klein gehalten werden. Wenn man die Dehydratisierung und Destillation zur
in-situ Produktentfernung nutzen mochte, wie es im kontaminierten Bioetha-
nolprozess auftritt, muss dies bei reduziertem Druck geschehen, um den Sie-
depunkt des Transformationsmediums in einem Bereich zu halten, bei dem
die Transformation stattfinden kann. Bei einigen Varianten der sogenannten
Vakuumfermentation wird der Druck direkt im Bioreaktor reduziert. Deshalb
wurde der Einfluss von Unterdruck auf die Biotransformation von Glycerin zu
3-HPA untersucht (sieche Abbildung 5.11). Es zeigt sich, dass die erreichte 3-
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Abbildung 5.11: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wihrend der anaeroben Biotrans-
formation in gefiltertem Sirup. Die Startbedingungen waren 1,5 U/ml spez. GDHt-Aktivitét,
15 g/1 Glycerin, 37°C und pH 6,5.

HPA Konzentration bei Unterdruck leicht abnimmt. Jedoch ist kein signifikan-
ter Unterschied zwischen der Transformation bei 300 mbar Absolutdruck und
100 mbar Absolutdruck zu erkennen. Der Druck zeigt keinen Einfluss auf den

Glycerinverbrauch und die Propandiolakkumulation (sieche Abbildung 5.12).

5.3.3 Transformation in Anwesenheit von Ethanol

Wenn die Biotransformation von Glycerin zu 3-HPA in Nebenprodukten der

Bioethanolherstellung durchgefiihrt werden soll, stellt sich die Frage wo die
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Abbildung 5.12: Glycerinkonzentrationen (-) und 1,3-Propandiolkonzentrationen (——) wih-
rend der anaeroben Biotransformation in gefiltertem Sirup bei 1 bar (x), 0,3 bar (A) und
0,1 bar (<). Die Startbedingungen waren 1,5 U/ml spez. GDHt-Aktivitét, 15 g/l Glycerin,
37°C und pH 6,5.

Biotransformation am besten in den Ethanolprozess integriert wird. Bei einer
direkten Biotransformation in der Sauermaische nach der alkoholischen Gé-
rung wiirde man keinen weiteren Reaktor bendtigen und das Acrolein konnte
mit dem Ethanol zusammen in derselben Destillationskolonne abgetrennt wer-
den. Um iiberpriifen zu kénnen, ob sich aus dieser Idee eine wirtschaftliche
Losung ergeben konnte, wurde die Biotransformation von Glycerin zu Schlem-
pe in einem ethanolhaltigen Medium durchgefithrt und die erreichte 3-HPA
Konzentration mit den Ergebnissen aus Transformationen ohne Ethanol ver-
glichen (siche Abbildung 5.13). Bei den Transformationen in Anwesenheit von
80 g/l Ethanol wurde eine deutlich niedrigere 3-HPA Konzentration erreicht.
Trotzdem fand durch die 80 g/1 Ethanol keine Inhibierung der Glycerinum-
wandlung statt (siehe Abbildung 5.14). Es war auch zu beobachten, dass sich
die Transformationsmedien mit Ethanol im Gegensatz zu den Transformati-
onsmedien ohne Ethanol wiahrend der Transformation von Glycerin zu 3-HPA
bei pH 6,5 und 37°C gelblich verfarben.
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Abbildung 5.13: Maximal erreichte 3-HPA Konzentration wihrend der anaeroben Biotrans-
formation in 0,1 M PP ohne Ethanol und mit 80 g/l Ethanol. Die Startbedingungen waren
4 U/ml spez. GDHt-Aktivitat, 15 g/1 Glycerin, 37°C und pH 6,5.
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Abbildung 5.14: Glycerinkonzentrationen (-) und 1,3-Propandiolkonzentrationen (——) wih-
rend der anaeroben Biotransformation in 0,1 M PP ohne Ethanol (x) und mit 80 g/1 Ethanol
(2). Die Startbedingungen waren 4 U/ml spez. GDHt-Aktivitat, 15 g/1 Glycerin, 37°C und
pH 6.5.
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5.4 Diskussion

5.4.1 Transformation in verschiedenen Medien

Aufgabe dieser Versuche war es die Biotransformation in Nebenprodukten der
Bioraffinerie mit denen in einer Glycerinlosung zu vergleichen. Das hier aus ei-
ner Charge von Anfang 2010 verwendete, von CropEnergies in Zeitz produzier-
te, DDGS enthélt das komplette Material aus der Sauermaische, nur mit dem
Unterschied, dass leicht fliichtige Komponenten abgedampft und der Rest ge-
trocknet wurde. Wenn man DDGS entsprechend mit Wasser verdiinnt, enthalt
man ein der Schlempe sehr dhnliches Substrat, welche ja eigentlich zur Verwen-
dung als Substrat fiir die Transformation von Glycerin zu 3-HPA gedacht ist.
Es kann jedoch nicht ausgeschlossen werden, dass durch den Eindampfungs-
und Trocknungsprozess auf dem Weg von der Schlempe zu DDGS Vitamine,
Proteine und andere Néahrstoffe aufgrund der hohen Temperaturen zerstort
wurden. Eine direkte Verwendung von Schlempe fiir die Versuche ist jedoch
aufgrund der geringen Lagerfahigkeit und den bereits erwahnten méglichen Un-
terschieden zwischen verschiedenen Chargen nicht zielfithrend. Der mit dem
DDGS verglichene Sirup ist im Prinzip vierfach konzentrierte Schlempe aus
der vorher ein grofer Teil der Feststoffe, vor allem Hefezellen, entfernt wurde.
Verdiinnt man den Sirup entsprechend enthédlt man ein der Schlempe &hnli-
ches Substrat, jedoch mit einem reduzierten Feststoffanteil und somit einer
geringeren Hefezellenkonzentration. Aufgrund der Eindampfung ist es auch
hier méglich, dass Vitamine, Proteine und andere Néahrstoffe durch die hohen
Temperaturen zerstort wurden. Eine Transformation in frischer Schlempe soll-
te also eher zu hoheren oder gleichwertigen 3-HPA Konzentrationen fithren. Im
Vergleich zu DDGS kommt bei dem verwendeten Sirup noch hinzu, dass er aus
einer Bioethanolanlage stammt, welche vor der Einmaischung Kleie und Gluten
entfernt. Somit ist der Sirup im Vergleich zu dem verwendeten DDGS arm an
diesen Bestandteilen. Dies kann die hohere maximale 3-HPA Konzentration bei
der Transformation im DDGS-haltigen Medium gegeniiber der Transformation
im siruphaltigen Medium oder im gepufferten Glycerin-Wasser Medium erklé-
ren (Steigerung um 68%). Es zeigt sich, dass bei der Transformation im DDGS-
haltigen oder siruphaltigen Medium im Gegensatz zur Transformation in der

gepufferten Glycerinlésung Laktat in das Transformationsmedium abgegeben
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wird (siche Abbildung 5.2). Laut Liithi-Peng et al. deutet dies auf eine aktive
Glycolyse und das Vorhandensein einer Zuckerquelle hin ([LPDP02]). Jedoch
enthalten DDGS und Sirup keine Glukose mehr, da diese durch die Hefen wah-
rend der alkoholischen Géarung vollstandig verbraucht wurde. Jedoch miissten
im DDGS noch die Pentosen vorhanden sein, welche die Hefen nicht nutzen
konnen (|[Kal01]). L. reuteri hingegen ist in der Lage einige Pentosen wie Arabi-
nose und Ribose zu nutzen und damit die Glycolyse durchzuftihren ([KSK80]).
Ein weiterer Vorteil ist, dass bei der Verstoffwechselung von Pentosen kein
iiberschiissiges NADH produziert wird, welches die 3-HPA Ausbeute durch
Erméglichung der Reaktion zu 1,3-Propandiol reduziert ([ZERUO06|, [Kan83]).
Dies erklért die gesteigerte 3-HPA Akkumulation in dem DDGS Transforma-
tionsmedium ohne eine gesteigerte 1,3-Propandiolakkumulation. Der positive
Effekt von kleinen Mengen Zucker auf die 3-HPA Akkumulation, vermutlich
verursacht durch eine Steigerung der Co-Faktorregeneration und der Selbstent-
giftung von 3-HPA sowie einer Verschiebung der Stofffliisse durch das gebildete
Laktat, wurde bereits von Liithi-Peng et al. und Riitti beschrieben ([LPDP02],
[Riit10]).

5.4.2 Transformation bei verschiedenen Bedingungen

Ziel der Versuche war es zu ermitteln, wie sich die Tranformation unter ver-
schiedenen Bedingungen verhélt. Eine variierte Feststoffkonzentration bedeu-
tet eine variierte Hefezellen- und damit Aminoséurekonzentration. Liithi-Peng
et al. konnten zeigen, dass 3-HPA bei pH 6,25 und 37°C mit freien Aminosau-
ren reagiert. Nach vier Stunden waren nur noch ca. 80% der urspriinglichen
3-HPA Menge im MRS+ Medium vorhanden (|[LPSP02]). In der hier vorlie-
genden Arbeit zeigt sich jedoch wéhrend der Transformationen bei pH 6,5 und
37°C kein signifikanter Unterschied in der erreichten 3-HPA Konzentration
zwischen den Transformationen in Sirup mit unterschiedlichem Feststoffanteil
(sieche Abbildung 5.3). Dies scheint daran zu liegen, dass bei allen Versuchen
nach bereits 60 Minuten die Transformation von 15 g/l Glycerin zu 3-HPA
nahezu abgeschlossen ist. Die Reaktion des 3-HPAs mit den festen Sirupbe-
standteilen ist also zu langsam um sich signifikant auf die erreichte 3-HPA
Konzentration auszuwirken. Nach dem Erreichen der maximalen 3-HPA Kon-

zentration sinkt diese jedoch schneller in einem Medium aus Nebenprodukten
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der Bioraffinerie als in einem Wasser-Glycerin Medium (siehe Abbildung 5.4).
Deshalb ist eine schnelle Weiterverarbeitung der 3-HPA-haltigen Transformati-
onsbriihe geboten. Hierbei ist es unerheblich ob die Feststoffe entfernt werden.
3-HPA scheint hauptsédchlich mit gelosten Stoffen in dem Sirup zu reagieren.
Die stéarkere Schwankung der Messwerte bei hoheren Feststoffkonzentrationen
ldsst sich auf das komplexe Zusammenspiel der verschiedenen Reaktionen zur
Stimulation der 3-HPA Akkumulation und Abreaktion von 3-HPA zuriickfiih-
ren.

Bei hoheren Temperaturen steigt die Reaktionsgeschwindigkeit, doch bei der
Transformation im siruphaltigen Medium scheint eine Temperaturdnderung
auf alle Reaktionen den gleichen Einfluss zu haben, was dazu fiihrt, dass die
maximal erreichte 3-HPA Konzentration bei 20°C und 37°C nahezu identisch
ist. Eigentlich ist die Toxizitdt von 3-HPA temperaturabhéngig und steigt mit
héheren Temperaturen, was zu einer Verminderung der 3-HPA Produktion
fithren miisste ([SEZ77]). Jedoch liegen die gemessenen 3-HPA Konzentratio-
nen vermutlich unterhalb der minimalen bakterioziden Konzentration, welche
von Cleusix et al. fir L. reuteri ATCC 55730 mit 60-120 mM angegeben wird
(|[CLV*07]). Bei der Transformation im Glycerin-Wasser Medium fehlen jegli-
che Mediumbestandteile, welche es L. reuteri ermoglichen kénnten sich gegen
das toxische 3-HPA zu schiitzen, was den leicht negativen Einfluss auf die 3-
HPA Konzentration bei hoheren Temperaturen erkldaren kann. Aufgrund des
komplexen Zusammenspiels der Reaktionen, welche zur Bildung von 3-HPA
und zu der Abreaktion von 3-HPA fiihren, ist es auch schliissig, dass bei nied-
rigeren Temperaturen die Schwankungen der Messwerte geringer sind, da hier
die Reaktionsgeschwindigkeiten kleiner sind und sich kleine Verdnderungen
nicht so stark auswirken.

Die pH Abhéngigkeit der erreichten 3-HPA Konzentration unterscheidet sich
deutlich von der Temperaturabhéngigkeit (sieche Abbildungen 5.5 und 5.6).
Wiéhrend der pH Wert kaum einen Einfluss auf die erreichte 3-HPA Kon-
zentration bei einer Transformation in glycerinhaltigem Wasser hat, fallt die
erreichte 3-HPA Konzentration im siruphaltigen Medium stark ab (siehe Ab-
bildung 5.5). Eine stédrkere Abreaktion des 3-HPA bei niedrigen pH werten
scheidet aus drei Griinden aus. Die Feststoffe wurden bereits durch Filtration

entfernt und die Reaktion von 3-HPA mit Proteinen nimmt mit niedrigeren pH
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Werten ab ([SCLHO03|). Aukerdem stagniert auch die Menge des verbrauchten
Glycerins in DDGS und siruphaltigen Medien bei niedrigeren pH Werten, was
auf eine Inhibierung der Transformation statt auf ein Abreagieren des 3-HPAs
hindeutet (siehe Abbildung 5.7). Riitti hat unter bestimmten Bedingungen be-
obachtet, dass im ungepufferten Glycerin-Wasser Medium die erreichte 3-HPA
Konzentration bei niedrigeren pH Werten steigt und wenn Glukose und Citrat-
Phosphat Puffer im Medium vorhanden sind bei niedrigeren pH werten fallt.
Mit Citrat-Phosphat Puffer und ohne Glukose lag der optimale pH wert bei ca.
pH 5 (|Riit10]). Aufgrund ihrer Zusammensetzungen haben die siruphaltigen
und DDGS-haltigen Transformationsmedien eine puffernde Wirkung. Hinzu
kommt, dass der pH Wert mit Phosphorsédure eingestellt wurde. Die Ergebnis-
se von Riitti und der hier vorliegenden Studie deuten darauf hin, dass undis-
soziiertes Phosphat die Transformation von Glycerin zu 3-HPA mit L. reuteri
inhibieren konnte. Falls Phosphat keinen direkten Einfluss auf die Transforma-
tion hat, konnte eine Erklarung in den Ergebnissen von Arntz et al. gefunden
werden ([AHMWOL1]). Sie beschreiben, dass zur Katalyse der Gleichgewichts-
reaktion zwischen Acrolein und 3-HPA anstatt Sduren auch Salze verwendet
werden konnen. Sie katalysierten die Dehydratisierung von 2,86 M Acrolein zu
3-HPA mit 5 g/l Natriumphosphat. Hohere Phosphatkonzentrationen kénnen
das Reaktionsgleichgewicht zu Acrolein verschieben. Bisher wurde davon aus-
gegangen, dass sich die Toxizitéat stark verdiinnter wéssriger Acroleinlosungen
mit der von 3-HPA vergleichen lésst, da diese sehr schnell zu 3-HPA Losungen
dehydratisieren. Diese Annahme muss nicht stimmen und sollte noch genauer
untersucht werden.

Bei zunehmender Katalysatormenge steigt die erreichte 3-HPA Konzentration
im gepufferten Wasser-Glycerin Medium. Dies deckt sich mit den Beobachtun-
gen von Liithi-Peng et al.. Sie stellten im Wasser-Glycerin und MRS+ Trans-
formationsmedium einen Anstieg der erreichten 3-HPA Konzentration mit ho-
herer Katalysatormenge bei 37°C im Bereich bis 15 g/l Biotrockenmasse fest
([LPSP02]). In der hier vorliegenden Arbeit steigt jedoch die erreichte 3-HPA
Konzentration mit geringeren Katalysatormengen im siruphaltigen Medium
in einem mit Liithi-Peng et al. vergleichbaren Bereich der L. reuter: Biotro-
ckenmasse. Doleyres et al. haben fiir sehr hohe Ganzzellkatalysatorkonzentra-

tionen beobachtet, dass hier die erreichte 3-HPA Konzentration wieder sinkt.

80



KAPITEL 5. BIOTRANSFORMATION

Dies wird unter anderem damit erklart, dass durch eine sehr schnelle 3-HPA
produktion sich die Zellen bereits in einem fritheren Stadium selbst vergiften
([DBVLO5]). Falls L. reuteri Zellen mit aktiver Glycolyse eine deutlich gerin-
gere Toleranzschwelle beziiglich 3-HPA hétten, wiirde dies die Beobachtungen
der sinkenden maximalen 3-HPA Konzentration mit hoheren Ganzzellkatalysa-
torkonzentrationen erkléaren. Wie jedoch bereits erwéahnt konnten Liithi-Peng
et al. im MRS+ Transformationsmedium, welches Glukose enthélt und so-
mit die Glycolyse aktiviert, einen Anstieg der erreichten 3-HPA Konzentration
mit steigender Katalysatormenge bei 37°C im vergleichbaren Bereich bis 15
g/1 Biotrockenmasse feststellen, was gegen diese Theorie spricht ([LPSP02]).
Eine andere Erklarung kénnten die Beobachtungen von Dobrogosz et al. lie-
fern. Die Autoren wiesen eine gesteigerte 3-HPA Exkretion durch L. reuter: in
Anwesenheit von Fremdorganismen nach und vermuteten, dass dies ein Ver-
teidigungsmechanismus von L. reuteri ist. Sie konnten zeigen, dass die 3-HPA
Produktion umso mehr gesteigert wird je grofser das Verhaltnis von Fremd-
organismen zu L. reuter: ist. Allerdings funktionierte dies mit E. coli K12
nur bei Zellkontakt ([DL97]). In den Versuchen zur Abhéngigeit der 3-HPA
Produktion von der Ganzzellkatalysatorkonzentration wurden zwar durch Ste-
rilfiltration die im Sirup enthaltenen Organismen abgetrennt, wodurch kein
Zellkontakt zwischen L. reuteri und anderen Organismen moglich war, aber
das Transformationsmedium kann Zellwandbruchstiicke oder Botenstoffe ent-
halten haben. Diese kénnen durch die starke und lange Erhitzung des Sirups
wahrend seiner Herstellung freigesetzt worden sein. Wenn also im Verhéltnis
zu den stimulierenden Faktoren weniger L. reuter: Zellen vorhanden sind, wer-
den letztere stiarker zur Produktion von 3-HPA angeregt. In weiteren Versu-
chen sollte die optimale Ganzzellkatalysatorkonzentration zur Erreichung einer
moglichst hohen 3-HPA Konzentration in Nebenprodukten der Bioethanolher-
stellung ermittelt werden. Auch die Entschliisselung des stimulierenden Effekts
ware von wissenschaftlichem Interesse.

Das die Gasatmosphére, unter der Mikroorganismen kultiviert werden, einen
Einfluss auf das Wachstum hat, ist bekannt. So konnte zum Beispiel fiir L.
Plantarum gezeigt werden, das C'Oy das Wachstum stimuliert ([SWV*08]). Es
ist jedoch bisher noch nicht untersucht worden, ob die Transformation von Gly-

cerin zu 3-HPA durch L. reuteri von C'O, beeinflusst wird. Einige Organismen
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wie E. Coli oder P. furiosus konnen molekularen Wasserstoff nutzen, um Re-
duktionsdquivalente zu bilden ([RAP*08al, [MGB*03|). Falls L. reuteri dazu
in der Lage wire konnte in Anwesenheit von Wasserstoff vermehrt 3-HPA zu
1,3-Propandiol hydriert werden. Dies wiirde die 3-HPA Ausbeute minimieren
und konnte zu einer Verfalschung der Versuchsergebnisse fithren, wenn man
mit einer Anaerobbank arbeitet, dessen Atmosphire Wasserstoff enthélt. Die
Versuchsergebnisse geben aber keinen Hinweis darauf, dass C'O, oder Hs einen
Einfluss auf die Transformation von Glycerin zu 3-HPA haben (Siehe Abbil-
dung 5.10).

Die Vakuumfermentation wurde bereits im Zusammenhang mit der Bioetha-
nolherstellung untersucht ([CW77|, [LWPR81|, [RBW84|). Trotz gesteigerter
Produktivitdaten hat sie sich nicht durchgesetzt, da durch die mit dem Ethanol
simultane C'O, Produktion und dem relativ hohen Siedepunkt von Ethanol
nicht vertretbare Kosten fiir die Vakuumerzeugung entstehen. Bei der Trans-
formation von Glycerin zu 3-HPA entsteht jedoch kein C'O5 und der Siedepunkt
bei Umgebungsdruck von Acrolein liegt mit 53°C deutlich niedriger als der Sie-
depunkt von Ethanol bei 78°C (|[Eur00a|, [Eur00b|). Bevor die hier vorliegende
Untersuchung durchgefiihrt wurde, war jedoch nicht bekannt, ob L. reuteri in
der Lage ist im Vakuum die Transformation von Glycerin zu 3-HPA durch-
zufithren. Die Versuchsergebnisse zeigen, dass L. reuter: dazu in der Lage ist.
Da sich weder der Glycerinverbrauch noch die 1,3-Propandiolproduktion bei
unterschiedlichem Unterdruck veréndert, ist die wahrscheinlichste Erklarung
fiir die geringere 3-HPA Konzentration dass Luft durch einen undichten Ver-
suchsaufbau in das Transformationsmedium geraten ist und 3-HPA oxidiert
hat (Siehe Abbildung 5.11 und 5.12). Auch das héufige Nachregulieren des
Drucks durch die Vakuumpumpe spricht dafiir.

5.4.3 Transformation in Anwesenheit von Ethanol

Aufgabe dieser Versuche war es zu iiberpriifen, ob eine Transformation in An-
wesenheit von hohen Ethanolkonzentrationen moglich ist. Zwar wird mit 80
g/1 Ethanol im Transformationsmedium eine deutlich niedrigere 3-HPA Kon-
zentration als ohne erreicht, dennoch deutet der jeweilige Glycerinverbrauch

darauf hin, dass nicht weniger 3-HPA gebildet wird, sondern dieses abreagiert
(siehe Abbildung 5.14). Auch die gelbliche Verfarbung, welche bei der Trans-
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formation in Anwesenheit von Ethanol auftritt, und die Abnahme der Etha-
nolkonzentration deuten auf eine Reaktion des 3-HPA hin. Falls sich jedoch
ein Acetal aus 3-HPA und Ethanol gebildet hétte, wére zu vermuten gewesen,
dass sich dieses unter den stark sauren Bedingungen der 3-HPA Quantifizie-
rung wieder zu Aldehyd und Alkohol gespalten hatte und das 3-HPA hétte
quantifiziert werden konnen (J[WGGO7]). Dies war jedoch nicht der Fall. Ver-
mutlich trat mindestens eine weitere irreversible Reaktion auf.

Zusammenfassend scheint eine Transformation von Glycerin zu 3-HPA direkt
in der Sauermaische in Anwesenheit von Ethanol nicht sinnvoll, wenn das Ab-
reagieren des 3-HPAs welches bei pH 6,5 auftritt, bei dem {iblichen pH Wert

der Sauermaische von ca. 4,5 nicht verhindert werden kann.
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Kapitel 6

Aufreinigung

6.1 Einleitung

Eine kostengiinstige Aufreinigung, die im industriellen Mafsstab anwendbar ist,
ist eine Grundvorrausetzung fiir eine wirtschaftlich konkurrenzféhige Produk-
tion von 3-HPA. Dafiir sollte eine reaktive Aufreinigung in der Lage sein 3-HPA
bereits in geringen Konzentrationen selektiv in-situ zu binden, ohne die 3-HPA
Produktion zu inhibieren sowie unter anderen Bedingungen 3-HPA und den
Hilfsstoff unveréndert wieder zu trennen. Dariiber hinaus wére es von Vorteil
wenn die Reaktion es ermoglichen wiirde, dass sich 3-HPA oder ein Reaktions-
produkt in einer anderen gasférmigen, fliissigen oder festen Phase anreichert.
Hier bietet sich die Kombination aus Dehydratisierung und Destillation, wie
sie zuféllig wihrend der Bioethanolproduktion auftritt an. Die Dehydratisie-
rung ist eine reversible Reaktion, bei der nur Wasser abgespalten wird und die
Destillation beziehungsweise Rektifikation ist ein im industriellen Mafstab eta-
bliertes Verfahren. Trotzdem wurde dieser Ansatz zur Abtrennung von 3-HPA
bisher kaum untersucht, obwohl keine Chemikalien sondern nur ein saurer Ka-
talysator benotigt wird. In der vorliegenden Arbeit soll untersucht werden, ob
es moglich ist 3-HPA bei Transformationsbedingungen zu dehydratisieren und
unter Vakuum destillativ zu entfernen (siche Abbildung 6.1 E). Die Kinetik der
Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein wurde bei diesen niedrigen Tempe-
raturen noch nicht bei hohen Sdurekonzentrationen Hy < —0,52 und geringen
3-HPA Konzentrationen beziehungsweise an sauren Feststoffkatalysatoren un-

tersucht. Eine aus der biotechnologischen Produktion von Aldehyden bekann-
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Immobilisierter
Fanger

Saure oder Aceton

Separation

: Saure oder Aceton Reaktor
y + 3-HPA
gefallter Fanger

Fallung EoiD

unmischbares Losungsmittel

Reaktor Reaktor

Reaktiv-
rektifikation

Reaktiv-
Gas-stripping

Reaktor Reaktor

Abbildung 6.1: Verschiedene Ansiitze zur in-situ Abtrennung von Aldehyden: (A) Fangen
mit prazipitierenden Aldehydfingern und Abtrennung durch Fillung; (B) Fangen und Ab-
trennen mit immobilisierten Aldehydfiangern; (C) Fangen mit unmischbaren Aldehydfingern
und Abtrennung durch Phasentrennung; (D) Losung in unmischbaren Loésungsmitteln und
Abtrennung durch Phasentrennung; (E) Reaktion zur Siedepunktsreduktion und Abtren-
nung durch Destillation; (F) Reaktion zur Fliichtigkeitserhdhung und Abtrennung durch

Lésung in einer Gasphase.
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te Alternative zur Reaktivdestillation, die ohne Unterdruck auskommt, ist die
Losung des durch Dehydratisierung entstandenen Acroleins in einem inerten
Gas, das sogenannte Stripping ([MVMAO95|, [SR98]|, [WZ87|)(siehe Abbildung
6.1 F).

Alternative vielversprechende Verfahren zur Aufreinigung von 3-HPA haben
sich als ungeeignet herausgestellt oder sie wurden nicht vollstdndig untersucht
(siche Kapitel 2.7). Zu den bisher nicht ausreichend untersuchten Verfahren
gehort die Nutzung von Aziden als Aldehydfanger. Diese kénnen 3-HPA unter
biotechnologischen Produktionsbedingungen sehr gut binden und das Addukt
kann gefillt werden. Jedoch wurde bisher nicht untersucht, ob die Riickge-
winnung des 3-HPA nach der Fallung und Separation noch moglich ist (siehe
Abbildung 6.1 A). Die Aufreinigung von 3-HPA mit immobilisierten Aldehyd-
fangern war bei Versuchen von Riitti et al. erfolgreich (|[RLJ*11]). Jedoch leidet
dieser Ansatz unter Problemen mit der Ablésung der funktionellen Gruppen
und generell an sehr geringen volumenbezogenen Kapazititen (siche Abbildung
6.1 B). Weitere vielversprechende Ansétze wurden bisher noch nicht unter-
sucht. Thiole konnen aliphatische Aldehyde reversibel binden und sind nicht so
umweltunvertriaglich wie Amine. Deshalb soll in der vorliegenden Arbeit unter-
sucht werden, ob der aus der Acrylsdureproduktion bekannte und mit Wasser
unmischbare Aldehydfanger Tert-Dodekanthiol 3-HPA binden kann und das
Addukt sich in eine zweite fliissige Phase abtrennt (sieche Abbildung 6.1 C).
Auch hydrophile Losungsmittel, die trotzdem mit Wasser eine zweite fliissige
Phase bilden, wurden noch nicht auf ihre Féahigkeit 3-HPA zu extrahieren hin
untersucht (siehe Abbildung 6.1 D).

6.2 Material und Methoden

6.2.1 Ausgangsmaterialien und Medienvorbereitung

Soweit nicht anders genannt wurden alle Medienkomponenten und Chemikalien

wie in Kapitel 4.2.1 beschrieben erworben und verwendet.
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6.2.2 Stamm und Stammbhaltung

Der Stamm und die Stammbhaltung waren identisch zu den Versuchen zur Bio-
katalysatorproduktion (siehe Kapitel 4.2.2).

6.2.3 3-HPA Produktion mit Semicarbazid

3-HPA wurde mit dem von Liithi-Peng et al. bereits beschriebenen Zweischritt-
verfahren produziert ([LPSP02|). Fiir die Produktion des Ganzzellbiokataly-
sators L. reuteri ATCC 53608 (erster Schritt) wurden 1,5 1 MRS+ mit einer
Vorkultur inokuliert (3,3 vol.-%) und in einem VSF 2000 Bioreaktor (Bioengi-
neering AG, Schweiz) fiir 10 Stunden bei 37°C und 500 U/min kultiviert. Der
Reaktor wurde mit Stickstoff begast, um anaerobe Bedingungen sicherzustel-
len. Es wurde mit NaOH titriert, um den pH Wert nicht unter 5,5 sinken zu
lassen, wie von Doleyres et al. beschrieben ([DBVLO05|). Der Ganzzellbiokata-
lysator wurde durch Zentrifugation bei 5000 u/min und 4°C fiir 20 Minuten
in einer Beckman Zentrifuge (J2-HS) geerntet und in 1,5 1 anaerobisiertem
Biotransformationsmedium, bestehend aus 27 g/1 KoH POy, 27 g/1 Glycerin
und 60 g/1 Semicarbazid-HCI (Alfa Aesar, U.S.A.) in MilliQQ Wasser, resuspen-
diert. Die Biotransformation von Glycerin zu 3-HPA (zweiter Schritt) wurde
in einem VSF 2000 Bioreaktor (Bioengineering, Schweiz) bei 37°C und 500
U/min fiir zwei Stunden durchgefithrt. Es wurde mit NaOH titriert um den
pH Wert nicht unter 6 sinken zu lassen, wie von Ulmer beschrieben (JUlm08]).
Der Biokatalysator wurde durch Zentrifugation bei 5000 u/min und 4°C fiir
20 Minuten in einer Beckman Zentrifuge (J2-HS) entfernt und der Uberstand
(SC-Bio-HPA) wurde sofort fiir die Aufreinigungsexperimente genutzt oder bei
4°C gelagert.

6.2.4 Spaltung des 3-HPA-Semicarbazid Addukts

Die Trennung des 3-HPA-Semicarbazid Addukts in SC-Bio-HPA wurde vor
und nach der Féllung des Addukts getestet. Zur Trennung des Addukts unter
sauren Bedingungen vor der Fallung wurden 250 pul SC-Bio-HPA gekiihlt in
Eiswasser mit 500 pl 4°C kalter 37% HCL (rauchend) und 125 pl 4°C kalter
Tryptophanlésung (siehe Kapitel 6.2.10) vermischt. Nach 40 mintitiger inku-

bation bei 37°C wurde die optische Dichte bei 560 nm gemessen (kombinierte
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saure Spaltung des Addukts und 3-HPA Quantifizierung). Fiir die Verdrangung
des 3-HPA aus dem Addukt mit Aceton vor der Fallung wurden 100 ml SC-
Bio-HPA mit 100 ml Aceton bei 25°C fiir eine Stunde vermischt. Zur Féllung
des 3-HPA-Semicarbazid Addukts wurde SC-Bio-HPA fiir eine Stunde auf 50°C
bei pH 4,5 (eingestellt mit 2M HCI) in einem Wasserbad erhitzt. Das Préazipi-
tat wurde durch Vakuumfiltration separiert. Zur Trennung des Addukts unter
sauren Bedingungen nach der Fallung wurde der Filterkuchen, resultierend aus
750 ml SC-Bio-HPA, in 100 ml 1 M HCI resuspendiert. Zur Verdréngung des
3-HPA aus dem 3-HPA-Semicarbazid Addukt mit Aceton nach der Féllung
wurde der Filterkuchen resultierend aus 750 ml SC-Bio-HPA in 100 ml MilliQ
Wasser mit 100 ml Aceton resuspendiert.

Die Rate des mit Semicarbazid gebundenen 3-HPA wurde mit der Menge 3-
HPA, welches bei einer angenommenen Ausbeute von 100% aus dem konsu-
mierten Glycerin entsteht (Xy), und der restlichen 3-HPA Menge in SC-Bio-
HPA nach der Féllung und Filtration (X,,) berechnet (siche Gleichung 6.1).

X
3-HPA gebunden = ——— (6.1)

Die Rate der 3-HPA Riickgewinnung wurde mit der Menge 3-HPA welches
bei einer angenommenen Ausbeute von 100% aus dem konsumierten Glycerin
entsteht (Xo) und mit der Menge 3-HPA nach der Spaltung mit Séure oder
der Verdriangung mit Aceton (X,..) berechnet (siche Gleichung 6.2).

X’rec

3-HPA Riickgewinnung = e
0

(6.2)

6.2.5 3-HPA Produktion ohne Aldehydfianger

3-HPA wurde mit dem von Liithi-Peng et al. bereits beschriebenen Zweischritt-
verfahren produziert ([LPSP02]). Fiir die Produktion des Ganzzellbiokataly-
sators L. reuteri ATCC 53608 (erster Schritt) wurden 1,5 1 unsteriles MRS+
mit einer Vorkultur inokuliert (3,3 vol.-%) und in einem VSF 2000 Bioreaktor
(Bioengineering AG, Schweiz) fiir 8 Stunden bei 37°C und 500 U/min kul-
tiviert. Der Reaktor war anfénglich aerob und wurde nicht begast, anaerobe
Bedingungen stellten sich selbststindig ein. Es wurde mit 25% Ammoniak-
wasser titriert, um den pH Wert nicht unter 5,5 sinken zu lassen. Der Ganz-

zellbiokatalysator wurde durch Zentrifugation bei 5000 u/min und 4°C fiir 20
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Minuten in einer Beckman Zentrifuge (J2-HS) geerntet und in 1,5 1 anaerobi-
siertem Biotransformationsmedium, bestehend aus 10 g/1 Glycerin in MilliQ
Wasser, resuspendiert. Die Biotransformation von Glycerin zu 3-HPA (zweiter
Schritt) wurde in einem VSF 2000 Bioreaktor (Bioengineering, Schweiz) bei
22°C und 500 U/min fiir 90 Minuten durchgefiihrt. Der Biokatalysator wurde
durch Zentrifugation bei 5000 u/min und 4°C fiir 20 Minuten in einer Beckman
Zentrifuge (J2-HS) entfernt und der Uberstand (Bio-HPA) wurde sofort fiir die

Aufreinigungsexperimente genutzt oder bei 4°C gelagert.

6.2.6 Bindung von 3-HPA in einer zweiten fl. Phase

Die Experimente basieren auf der “Shake flask” Methode, wie sie in der OECD
Guideline 107 beschrieben ist (JOEC95]). 5,5 ml Bio-HPA und 5,5 ml des Alde-
hydfiangers Tert-Dodekanthiol (Fluka, Isomerenmischung 98.5%) beziehungs-
weise eines der Extraktionsmittel Chloroform, Toluol (Fluka), p-Xylen (Merck,
Deutschland), Cyclohexan (Merck) oder n-Hexan wurden in ein 10 ml Proben-
flischchen (Rotilabo) gefiillt und luftdicht verschlossen. Als Referenz diente
ein 10 ml Probenflischchen mit 11 ml Bio-HPA. Mit einer Nadel wurde Nor-
maldruck in den Probenflaschchen sichergestellt. Die Fldschchen wurden fiir
5 Minuten geschiittelt und anschliefsend fiir 20 Stunden bei 25°C unbewegt
inkubiert. Die Bindung und Extraktion des 3-HPA wurde mit der 3-HPA Kon-
zentration in der wéssrigen Phase (Cyypp), der Konzentration im Referenz-
flaschchen (Ci.s) und der Konzentration vor Versuchsbeginn berechnet (siehe
Gleichung 6.3).
Cref = Cwpn

3-HPA gebunden = ———— (6.3)
Co

Die Ergebnisse der Extraktion mit den organischen Losungsmitteln wurden
mit Aspen plus (Version 2006, Aspen technologies, U.S.A.) geschétzt. Dafiir
wurde das Flash3 Modell und UNIFAC fiir die Abschatzung der Aktivitétsko-

effizienten verwendet.

6.2.7 Bestimmung der Dehydratisierungskinetik

Zur Bestimmung der Reaktionsart und der Kinetik bei verschiedenen Tempe-
raturen und Saurekonzentrationen wurde ein auf der Jodzahl basierender co-

lorimetrischer Test zur Detektion der in Acrolein enthaltenen Doppelbindung
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durchgefiihrt, um eine Onlinebeobachtung zu ermdéglichen ([BB09|). In einer
verschliefbaren Glaskiivette (110-OS, Schichtdicke 10 mm, Hellma Analytics,
Deutschland) wurden 812 ul einer die gewiinschte Menge des Katalysators
Phosphorsédure (85 Gew.-%) enthaltenen wéssrigen Losung mit 100 pl 50 mM
Lugol’sche Losung (10 g/1 Kaliumiodid p. a., Merck, 6,35 g/1 lod p. a., Merck,
Deutschland) vermischt und im Photometer (Multiskan Spectrum, Thermo
Scientific, Deutschland) temperiert bis sich eine konstante Absorption bei 490
nm eingestellt hatte. Es wurden 88,2 ul Bio-HPA dazugegeben (resultiert in
5 mM 3-HPA) und die Reaktion durch Vermischung gestartet. Zur Aufnahme
der Reaktion von 3-HPA zu Acrolein, welches mit dem Iod reagiert und da-
durch die Absorption bei 490 nm verringert, wurde die Absorption bei 490 nm
in verschiedenen Zeitintervallen {iber einen Zeitraum von 12 Stunden gemes-
sen. Fiir die Bestimmung der Reaktionsart mit der Integralmethode wurden

die in Tabelle 6.1 dargestellten Zusammenhédnge verwendet. Die Hammettsche

Tabelle 6.1: Losungen der Integralmethode zur Bestimmung der Reaktionsgeschwindigkeits-
konstante fiir ausgewéhlte Reaktionstypen ([Lev99], [APLOS], [Ham73])

Typ Losung

0. Ordnung F(Cy) =k

1. Ordnung F(Cy) = Ln%‘i‘0 =-k-t

2. Ordnung F(CA):CLA—%,O:_k.t
GGW-Reaktion F(Cy) = Ln% = k-t

Aciditat Hy, bei der die Dehydratisierung stattfand, wurde gemé&f Arnett et al.
berechnet (siehe Abbildung 6.2). Die Gleichgewichtskonstante K wurde geméfs
Gleichung 6.4 und die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k geméfs Gleichung

6.5 ermittelt.
_ CAcr,e _ C’HPA,O - C’HPA,e _ k—l

K (6.4)

C(HPA,e C(HPA,e kl

k=ky+ ko (6.5)

Zur Bestimmung der Dehydratisierungskinetik an verschiedenen Feststoftkata-
lysatoren wurde ein 250 mm Liebig-Kiihler (Glasgerdtebau Ochs, Deutschland)
als Reaktor verwendet. Dieser war unten mit einer Fritte verschlossen durch

die der Reaktor begast, befiillt und Proben genommen werden konnten. Die
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0 20 40 60 80
H4PO, [Gew.-%]

Abbildung 6.2: Hammett Aciditétsfuktion Hy bei verschiedenen Phosphorséurekonzentra-
tionen (JAMG66])

Abluft wurde {iber eine Kiihlfalle geleitet und mit einem Sterilfilter (0,2 um)
gegeniiber der Umgebung abgedichtet. 10 ml des Feststoffkatalysators wurden
in den Reaktor gefiillt und dieser mit Stickstoff anaerobisiert. Anschliefsend
wurden 10 ml Bio-HPA iiber die Probennahme zugefiihrt und der Reaktor fiir
5 Minuten mit 1 1/h Stickstoff begast. Anschliefend wurde soviel Bio-HPA ent-
nommen, dass das Fliissigkeitsniveau 2 cm oberhalb des Feststoffkatalysators
lag. Der Doppelmantel des Reaktors wurde mit vortemperiertem Wasser eines
Heizbades gefiillt, um eine Temperatur von 37°C im Reaktor zu gewahrleisten.
Proben wurden sofort gefiltert (0,2 pm, PVDF Membran), in auf 0°C gekiihlte
HPLC Rohrchen gefiillt und die Konzentrationsbestimmung von 3-HPA und
Acrolein mit der HPLC gestartet. Hierbei wurde darauf geachtet, dass zwi-
schen der Probennahme und dem Start der HPLC Messung nicht mehr als
zwei Minuten vergehen. Die 3-HPA- und Acroleinkonzentrationen wurden mit
einer HPLC (Kontron Instruments) mit RI Detektor (Erma, Tokio) bestimmt.
Hierfiir wurde die Probe iiber eine Aminex HPX-87H Saule (300 X 7,8 mm,
Bio-Rad, U.S.A.) bei 40°C mit 0,6 ml/min 5 mM H,SO, eluiert. Das Injek-
tionsvolumen betrug 20 pum. Die 3-HPA Kalibration der HPLC wurde mit
Bio-HPA in verschiedenen Verdiinnungen durchgefiihrt und die 3-HPA Kon-
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zentration in den Verdiinnungsstufen colorimetrisch bestimmt (sieche Kapitel
6.2.10).

Die Dehydratisierungskinetik wurde an zwei Feststoffkatalysatoren bestimmt
und mit der Dehydratisierungskinetik mit 54 Gew.-% Phosphorsiure (Hy =
-1,4) verglichen. Die untersuchten Feststoffkatalysatoren waren Amberlyst 36
(1,95 eq/l, Aldrich, Deutschland) und eine nach Neher et al. priaparierte feste
Phosphorsdure ([NHA*94]). Hierfiir wurden 25 g a-Aluminiumoxid (Alpha-
Phase, Katalysatortriager, geringe Oberflache, Trimodal, Alfa Aesar, Deutsch-
land) mit 10 ml MilliQ Wasser und 10 ml Ortho-Phosphorséiure (85 Gew.-%)
im Rotationsverdampfer (Labo-Rota 300, Resona Technics, Schweiz) bei Um-
gebungstemperatur fiir eine Stunde gemischt. Anschliefend wurde die {iber-
schiissige Fliissigkeit bei 80°C und 100 mbar entfernt. Der trockene Feststoff-
katalysator wurde noch bei 450°C in einem Muffelofen (Stréhlein Instruments,
Deutschland) fiir eine Stunde temperiert und anschliefsend bei Umgebungstem-

peratur abgekiihlt.

6.2.8 Reaktivdestillation

777 ml Bio-HPA wurden mit 500 ml Ortho-Phosphorsiaure (85 Gew.-%) ver-
mischt, um saure Bedingungen herzustellen (Hammet Aciditét Hy=-0,9, [HW49]).
Die Destillation wurde bei 37°C und 62 mbar durchgefiihrt. Der Teilkondensa-
tor hatte eine Temperatur von 25°C. Die Destillatvorlage wurde mit fliissigen
Stickstoff gekiihlt, um zu verhindern, dass unkondensiertes Acrolein in die Va-
kuumpumpe gelangt. Die Destillation wurde beendet, als das Destillatvolumen
(Vigest) 12 ml betrug.

Zur Abschétzung idealer Ergebnisse wurde unter Annahme eines Phasengleich-
gewichts mit Aspen plus (Version 2006) Berechnungen durchgefiihrt. Hierbei
wurden die NRTL Gleichungen fiir die Aktivitdtskoeffizienten, die Redlich-
Kwong Gleichung fiir den Dampfphasenzustand und das RadFrac Modell ver-
wendet. Es wurde angenommen, dass die Dehydratisierung von 3-HPA zu Acro-
lein keinen Einfluss auf die Ergebnisse hat und in der Destillatvorlage bereits
Acrolein vorliegt.

Mit der 3-HPA Menge in der Vorlage vor der Destillation (M) und nach der

Destillation (M, e,,) sowie der Acroleinmenge im Destillat (Mges;) wurden fol-
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gende Parameter der Destillation bestimmt:

My - M,
3-HPA gebunden = ———"™ (6.6)
M
M €S
3-HPA Riickgewinnung = —% (6.7)
My
M €es Mrem
3-HPA Wirkungsgrad = Zdest * Frem (6.8)
My
C €es
Cp = —est (6.9)

Co

6.2.9 Reaktivstripping

Zur Priifung ob das Konzept des Reaktivstrippings mit Gas funktioniert wur-
de derselbe Versuchsaufbau wie zur Kinetikbestimmung der Feststoffsduren
verwendet. Der anaerobisierte und auf 37°C temperierte Reaktor wurde mit
10 ml Ortho-Phosphorsédure (85 Gew.-%) und 10 ml Bio-HPA befiillt (Hy, =
-1,4) und mit 100 1/h Stickstoff fir 1,5 Stunden begast. Der fliissigkeitsbela-
dene Gasstrom wurde in der Kiihlfalle gekiihlt und mit fliissigem Stickstoff
auskondensiert. Mit der 3-HPA Menge in der Vorlage vor der Begasung (M)
und nach dem Gas Stripping (M,,,) sowie der Acroleinmenge in der Kiihlfalle
(Mgest) wurden folgende Parameter des Gasstippings bestimmt:
My = Mem

3-HPA gebunden = ——— (6.10)
My

Mtrap

3-HPA Riickgewinnung = (6.11)
Moy
MT’a M'f'em
3-HPA Wirkungsgrad = Dtrap * Prem (6.12)
Mo
O ra
Cp = —2o (6.13)

Co

94



KAPITEL 6. AUFREINIGUNG

6.2.10 Quantifizierung

Die Quantifizierungen wurden analog zu den Versuchen zur Biokatalysatorpro-
duktion (siehe Kapitel 4.2.5) durchgefiihrt. Jedoch wurden die HPLC Messun-
gen bei einer Sdulentemperatur von 40°C durchgefiihrt, sodass mittels HPLC

zuséatzlich die 3-HPA Konzentration quantifiziert werden konnte.

6.3 Ergebnisse

Im Folgenden werden die Ergebnisse zu den Untersuchungen der Aufreinigung
beschrieben. Wenn nicht anders erwahnt, beschreiben alle angegebenen Fehler

die Standardabweichung der Ergebnisse aus drei Messungen.

6.3.1 Alternative Verfahren

Die Kombination aus Dehydratisierung und Destillation ist nicht der einzige
vielversprechende Ansatz zur in-situ Aufreinigung von 3-HPA aus dem Trans-
formationsmedium. Deshalb sollten die Konzepte alternativer vielversprechen-
der Verfahren iiberpriift werden, um abwégen zu konnen, welcher Ansatz das
grofte Potential hat. Ein Ansatz nutzt die Eigenschaft von Aziden aus schnell
mit Aldehyden zu reagieren und leicht zu prézipitieren. Es ist bekannt, dass es
sich bei der Reaktion zwischen Azid und Aldehyd um eine reversible Gleichge-
wichtsreaktion handelt, deren Gleichgewichtslage zum Beispiel durch den pH
Wert beeinflusst wird. Jedoch ist nicht bekannt, ob sich Azid und Aldehyd
nach der Prézipitation des Addukts, welche zur Produktseparation verwen-
det werden soll, noch trennen lassen. In Tabelle 6.2 sind die Ergebnisse dazu
fiir zwei verschiedene Arten der Trennung des 3-HPA-Semicarbazid Addukts
dargestellt. 97% des 3-HPA konnten mit Semicarbazid gebunden und durch
Fallung aus dem Transformationsmedium entfernt werden. Jedoch war eine
Riickgewinnung des 3-HPA nach der Fillung weder durch Zugabe von Saure,
um das Reaktionsgleichgewicht zu verschieben, noch durch Zugabe von Ace-
ton, um 3-HPA aus dem Addukt zu verdrangen, erfolgreich. Im Gegensatz dazu
funktioniert die Riickgewinnung von 3-HPA vor der Prézipitation mit beiden
Hilfsstoffen, jedoch deutlich besser durch die Verdréangung mit Aceton als durch

die Verschiebung des Reaktionsgleichgewichts mit Sdure. Weitere vielverspre-
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Tabelle 6.2: Ergebnisse des Fangens von 3-HPA mit Semicarbazid und der Spaltung des

3-HPA-semicarbazons durch Aceton oder Saure vor oder nach der Féallung.

Zugabe des Spaltmittels

vor Féllung nach Féllung

Spaltmittel 3-HPA gebunden [%] 3-HPA riickgewinnung [%)]
HCI 970 19,5+£3,8 0,0+0,0
Aceton 74,5+0,0 0,0+0,0

chende Ansétze nutzen eine zweite fliissige Phase zur Abtrennung von 3-HPA.

Dies kann durch direkte Losung des 3-HPAs in der zweiten Phase geschehen

oder durch Reaktion von 3-HPA mit einem Hilfsstoff, der in der zweiten Phase
die Loslichkeit des Reaktionsproduktes gegeniiber der Loslichkeit von 3-HPA

verbessert. In Abbildung 6.3 sind die Ergebnisse mit verschiedenen Losungs-

mitteln und dem reaktiven Hilfsstoff Tert-Dodekanthiol, welche gleichzeitig die
zweite Phase bilden, dargestellt. Keiner der Stoffe schafft es mehr als 10% des

3-HPA gefangen [%0]
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Abbildung 6.3: Experimentelle Ergebnisse (O) verglichen mit berechneten idealen Ergeb-

nissen (®) fiir das Losen bzw. reaktive Fangen von 3-HPA aus Transformationsmedium in

einer zweiten Phase in verschiedenen unmischbaren Losungsmitteln bei 25°C und einem 1:1

Mischungsverhéltnis.
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3-HPAs in Bio-HPA zu binden. Die Verwendung aller Stoffe aufer Chloroform
resultiert in einem negativen Wert fiir die 3-HPA Bindung, was bedeutet, dass
die 3-HPA Konzentration im Referenzversuch ohne Hilfsstoff stérker gesunken
ist als in den Versuchen mit den Hilfsstoffen. Die rechnerische Abschéatzung der
Phasenverteilung von 3-HPA mit Hilfe der UNIFAC Modelle fithrt zu Werten
fiir das Fangen und die Abtrennung von 3-HPA in die zweite Phase von unter
20%.

6.3.2 Dehydratisierung

Die Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein ermdoglicht die Bildung einer
Dampfphase, in der das Acrolein konzentriert ist und die sich leicht von der
fliissigen Phase, dem Transformationsmedium, abtrennen lasst. Um die De-
hydratisierung gezielt einzusetzen, muss jedoch die Kinetik und der Einfluss
verschiedener Prozessparameter bekannt sein. In Vorversuchen konnte gezeigt
werden, dass bei der Anwendung des auf der Iodzahl basierenden Verfahrens
die Absorption bei 490 nm im Bereich zwischen 0,3 mM und 12,5 mM linear zur
Iodkonzentration ist und Saurekonzentrationen bis 65 Gew.-% Phosphorsiure
(Hy = -2,0) keinen Einfluss auf den Test haben (Ergebnisse nicht dargestellt).
Zur Uberpriifung der Reaktionsart der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrole-
in wurde die Integralmethode verwendet (|[APLOS|, [Lev99|). Hierbei ergibt sich
bei entsprechender Auftragung eine Gerade, falls die angenommene Kinetik
zutrifft. In Abbildung 6.4 ist zu erkennen, dass die 3-HPA Konzentration, be-
rechnet aus der Absorptionsabnahme durch Reaktion des gebildeten Acroleins
mit dem lod, nicht linear abnimmt und somit eine Reaktion 0. Ordnung ausge-
schlossen werden kann. Auch die Auftragungen zur Reaktionstypbestimmung
mit der Integralmethode geméft Tabelle 6.1 ergeben keinen linearen Zusam-
menhang, wodurch sich ein Reaktionsverhalten 1. Ordnung und 2. Ordnung
ausschliefen ldsst (siehe Abbildung 6.5 und 6.6). Eine Auftragung, welche im
Falle einer Gleichgewichtsreaktion zu einer Geraden fiihrt, resultiert in einen
linearen Zusammenhang mit einem Bestimmtheitsmaf von 0,991 (siche Abbil-
dung 6.7)). Bei 5 mM 3-HPA Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorsiure
(Hy = -1,4) und 37°C entspricht die Steigung der Geraden einer Reaktions-
geschwindigkeitskonstante k = 0,0291 1/min. Mit der 3-HPA Gleichgewichts-
konzentration von 0,156 mM, die sich in Abbildung 6.4 ablesen lasst, kann
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Abbildung 6.4: Kinetik der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM 3-HPA
Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorséure (Hy = -1,4) und 37°C.
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Abbildung 6.5: Kinetikbestimmung der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM 3-
HPA Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorsdure (Hy = -1,4) und 37°C. Integralmethode
fiir die Reaktion 1. Ordnung.
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Abbildung 6.6: Kinetikbestimmung der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM 3-
HPA Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorséure (Hy = -1,4) und 37°C. Integralmethode
fiir die Reaktion 2. Ordnung.

Ln((Chpa,e"Chpa,0/(Chipa e Chipa))
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Abbildung 6.7: Kinetikbestimmung der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM 3-
HPA Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorsdure (Hy = -1,4) und 37°C. Integralmethode

fiir eine Gleichgewichtsreaktion.
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die Gleichgewichtskonstante zu K = 31 bestimmt werden. Zur Untersuchung
der Abhéngigkeit der Dehydratisierungskinetik von der Konzentration des Ka-
talysators (Phosphorsiure) wurde diese auch bei 65 Gew.-% Phosphorsiure
(Hy = -2,0) statt 54 Gew.-% Phosphorséure (Hy = -1,4) untersucht. Mit der
3-HPA Gleichgewichtskonzentration von 0,202 mM, die sich in Abbildung 6.8
ablesen ldsst, kann die Gleichgewichtskonstante zu K = 25 bestimmt werden.

Eine Auftragung welche im Falle einer Gleichgewichtsreaktion zu einer Geraden
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Abbildung 6.8: Kinetik der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM 3-HPA
Startkonzentration, 65 Gew.-% Phosphorsaure (Hy = -2,0) und 37°C.

fiihrt, resultiert in einen linearen Zusammenhang mit einem Bestimmtheitsmafs
von 0,998 (siehe Abbildung 6.9). Die Steigung der Geraden entspricht einer
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k = 0,0403 1/min. Zur Untersuchung der
Abhéngigkeit der Dehydratisierungskinetik von der Temperatur wurde die-
se auch bei 25°C statt 37°C untersucht. Eine 3-HPA Gleichgewichtskonzen-
tration wurde wahrend der Messung iiber 12 Stunden nicht erreicht (siehe
Abbildung 6.10). Dementsprechend lésst sich keine Gleichgewichtskonstante
bei 25°C berechnen. Eine Auftragung, welche im Falle einer Gleichgewichts-
reaktion zu einer Geraden fiihrt, resultiert in einen linearen Zusammenhang
mit einem Bestimmtheitsmafs von 0,977 (siche Abbildung 6.11). Die Steigung
der Geraden entspricht einer Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k = 0,0057
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Abbildung 6.9: Kinetikbestimmung der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM 3-
HPA Startkonzentration, 65 Gew.-% Phosphorsdure (Hy = -2,0) und 37°C. Integralmethode

fiir eine Gleichgewichtsreaktion.
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Abbildung 6.10: Kinetik der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM 3-HPA
Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorsiure (Hy = -1,4) und 25°C.
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Abbildung 6.11: Kinetikbestimmung der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei 5 mM
3-HPA Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorsidure (Hy = -1,4) und 25°C. Integralme-

thode fiir eine Gleichgewichtsreaktion.

1/min. Zur Untersuchung der Abhéngigkeit der Dehydratisierungskinetik und
der Gleichgewichtskonstante von der 3-HPA Konzentration wurde diese auch
bei 38 mM 3-HPA Anfangskonzentration statt 5 mM Anfangskonzentration
untersucht. Bei diesen Versuchen wurden, wie auch bei den Versuchen zur
Kinetikbestimmung mit Feststoffsduren als Katalysator, die 3-HPA Konzen-
trationen und die Acroleinkonzentrationen mittels HPLC bestimmt. Mit der
3-HPA Gleichgewichtskonzentration von 19,3 mM, die sich in Abbildung 6.12
nach 70 Minuten zum Zeitpunkt der maximalen Acroleinkonzentration ablesen
lasst, kann die Gleichgewichtskonstante zu K = 1 bestimmt werden. Eine Auf-
tragung, welche im Falle einer Gleichgewichtsreaktion zu einer Geraden fiihrt,
resultiert in einen linearen Zusammenhang mit einem Bestimmtheitsmafl von
0,995 bei der Verwendung der 3-HPA Konzentration und in einen linearen
Zusammenhang mit einem Bestimmtheitsmaf von 0,951 bei der Verwendung
der Acroleinkonzentration (siche Abbildung 6.13). Die Steigungen der Gera-
den entsprechen einer Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k = 0,0813 1/min
bezogen auf die 3-HPA Konzentration beziehungsweise k = 0,0839 1/min bezo-
gen auf die Acroleinkonzentration. Zur Untersuchung, ob die Dehydratisierung

von 3-HPA zu Acrolein auch mit Feststoffkatalysatoren durchgefiihrt werden

102



KAPITEL 6. AUFREINIGUNG

70

Konzentration [mM]

O I I I
0 40 80 120

Zeit [min]

Abbildung 6.12: Kinetik der Dehydratisierung von 3-HPA (x) zu Acrolein (A) bei 38 mM
3-HPA Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorséure (Hy = -1,4) und 37°C.
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Abbildung 6.13: Kinetikbestimmung der Dehydratisierung von 3-HPA (x) zu Acrolein (4)
bei 38 mM 3-HPA Startkonzentration, 54 Gew.-% Phosphorsdure (Hy = -1,4) und 37°C.

Integralmethode fiir eine Gleichgewichtsreaktion.
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kann, wurde diese auch mit Amberlyst 36 untersucht. Mit der 3-HPA Gleichge-
wichtskonzentration von 25,8 mM, die sich in Abbildung 6.14 nach 130 Minuten
zum Zeitpunkt der maximalen Acroleinkonzentration ablesen lasst, kann die

Gleichgewichtskonstante zu K = 0,3 bestimmt werden. Eine Auftragung, wel-
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Abbildung 6.14: Kinetik der Dehydratisierung von 3-HPA (x) zu Acrolein (A) bei 38 mM
3-HPA Startkonzentration, Amberlyst 36 Katalysator und 37°C.

che im Falle einer Gleichgewichtsreaktion zu einer Geraden fiihrt, resultiert in
einen linearen Zusammenhang mit einem Bestimmtheitsmaf von 0,908 bei der
Verwendung der 3-HPA Konzentration und in einen linearen Zusammenhang
mit einem Bestimmtheitsmafl von 0,864 bei der Verwendung der Acroleinkon-
zentration (siche Abbildung 6.15). Die Steigungen der Geraden entsprechen
einer Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k = 0,0315 1/min bezogen auf die
3-HPA Konzentration beziehungsweise k = 0,0382 1/min bezogen auf die Acro-
leinkonzentration. Zur Untersuchung der Dehydratisierungskinetik an fester
Phosphorsédure wurde auch diese bei 38 mM 3-HPA Startkonzentration und
37°C untersucht. Eine katalytische Aktivitit der eingesetzten Phosphorsaure
ist nicht zu beobachten (sieche Abbildung 6.16). Die 3-HPA Konzentration fallt
iiber 75 Minuten nicht ab und es ist keine Acroleinakkumulation zu beobach-

ten.
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Abbildung 6.15: Kinetikbestimmung der Dehydratisierung von 3-HPA (x) zu Acrolein (4)
bei 38 mM 3-HPA Startkonzentration, Amberlyst 36 Katalysator und 37°C. Integralmethode

fiir eine Gleichgewichtsreaktion.
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Abbildung 6.16: Kinetik der Dehydratisierung von 3-HPA (x) zu Acrolein (A) bei 38 mM
3-HPA Startkonzentration, feste Phosphorsidure als Katalysator und 37°C.
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6.3.3 Destillation

Die Kombination aus Dehydratisierung und Destillation ist ein vielverspre-
chender Ansatz zur in-situ Aufreinigung von 3-HPA. Jedoch ist nicht klar, ob
bei 37°C die simultane Dehydratisierung die Destillation beeinflusst und somit
Auswirkungen auf das Ergebnis hat. In Tabelle 6.3 ist zu erkennen, dass die

Versuchsergebnisse nahezu den idealen Berechnungen entsprechen. Die 3-HPA

Tabelle 6.3: Experimentelle Ergebnisse verglichen mit berechneten idealen Gleichgewichts-
ergebnissen fiir die sdurekatalysierte Reaktiv-Batchdestillation von Transformationsmedium

bei Hy = -1, 37° C, 62 mbar und einer Dephlegmatortemperatur von 25°C.

Experiment Id. Kalkulation

3-HPA gefangen [%)] 76 + 18 80
3-HPA riickgewinnung [%)] T2+7 80
Wirkungsgrad [%] 96 + 8 100

Cr e 86

Konzentration konnte im Transformationsmedium von 24+1 mM auf 6+1 mM
gesenkt werden, wobei eine Acroleinkonzentration im Destillat von 1866 + 146
mM (105 + 8 g/1) erzielt wurde. Es wurde ein Wirkungsgrad von 96 + 8 % er-
reicht, was auf eine sehr geringe Bildung von Nebenprodukten schlieffen lésst.
Auch im Chromatogram des Destillats sind neben dem Acrolein keine weiteren

Komponenten zu sehen (siehe Abbildung 6.17).

6.3.4 Stripping

Soll der Unterdruck und die Verdampfung vermieden werden, kann das ge-
bildete Acrolein mit dem Inertgas Stickstoff aus dem Transformationsmedium
entfernt werden. In Tabelle 6.4 ist zu erkennen, dass die Reduktion der 3-HPA
Konzentration im Transformationsmedium mit der bei der Reaktivdestillation
vergleichbar ist. Die 3-HPA Konzentration konnte im Transformationsmedium
von 29+1 mM auf 101 mM gesenkt werden, wobei eine Acroleinkonzentration
in der Kiihlfalle von 144 £ 5 mM erzielt wurde. Der Wirkungsgrad lag bei nur
58 + 3 %. Es konnte deutlich weniger des Aldehyds als im berechneten idealen

Fall wiedergefunden werden.
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Abbildung 6.17: Chromatogramm des Destillats. Der einzige Peak ist Acrolein bei 27,5 Mi-

nuten.

Tabelle 6.4: Experimentelle Ergebnisse verglichen mit berechneten idealen Gleichgewichtser-
gebnissen fiir das sdurekatalysierte Reaktiv-Stripping mit Ns von Transformationsmedium
bei Hy = -1, 37° C und Umgebungsdruck.

Experiment Id. Kalkulation

3-HPA gefangen %] 67+5 66
3-HPA riickgewinnung [%)] 251 66
Wirkungsgrad [%] 58 +3 100

Cr 5+0 72
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6.4 Diskussion

6.4.1 Alternative Verfahren

Aufgabe der Versuche war es, alternative Verfahren zur reaktiven Aufreinigung
auf ihre Eignung 3-HPA aus dem Transformationsmedium zu entfernen zu prii-
fen. Ein Ansatz nutzt die Eigenschaft von Aziden aus, schnell mit Aldehyden
zu reagieren und leicht zu prézipitieren. Wie bereits bekannt, liegt unter Trans-
formationsbedingungen (37°C, pH 6) das Gleichgewicht der Reaktion sehr weit
auf der Seite des 3-HPA-Azid Addukts, wodurch groften Mengen 3-HPA produ-
ziert werden konnen, bevor eine inhibierende Konzentration an freiem 3-HPA
erreicht ist (|[CLV*07], [Jen59]). 97% des 3-HPA konnten mit Semicarbazid ge-
bunden und bei 50°C und pH 4,5 gefillt werden, jedoch war es nach der Fallung
des 3-HPA-Azid Addukts nicht mehr moglich, das Addukt mit Séure oder mit
Aceton zu trennen. Vermutlich ist in der Fallungsreaktion ein nichtreversibler
Schritt involviert, der die Spaltung unmdéglich macht (J[CH95]). Die Annah-
me von Ulmer, dass sich das Addukt nach der Fallung spalten lasst, beruht
auf den Angaben in dem Buch "Methoden der organischen Chemie (Houben-
Weyl)"([UIm08|). Jedoch ist dort nicht eindeutig beschrieben, ob dass Addukt
aus Semicarbazid und 3-HPA vor oder nach einer Féllung erfolgreich unter
sauren Bedingungen gespalten wurde ([BHM*54]).

Eine Spaltung des Addukts vor der Féllung ist aber méglich, wie die Versuche
gezeigt haben. Da Aceton eine reaktivere Carbonylgruppe als 3-HPA hat, kann
es dieses aus dem Addukt verdrangen (|[BHM*54]). 74,5% 3-HPA wurden mit
dieser Methode zuriickgewonnen. Dieses Ergebnis ist Vereinbar mit den Wer-
ten von Ulmer, der mit einer fast doppelt so hohen Acetonkonzentration 71,3%
3-HPA zuriickgewonnen hat ([UlmO08|). Vor der Fallung des Addukt ist auch
die Spaltung des Addukts mit Sdure moglich. Jedoch wurden nur 19,5 + 3,8%
3-HPA mit diesem Ansatz zuriickgewonnen. Dies ist verwunderlich, da Ulmer
et al. und Krauter et al. mit demselben Ansatz mindestens 97% beziehungs-
weise 93% des 3-HPAs aus dem 3-HPA-Azid Addukt zuriickgewinnen konnten
([UlmO07], [KWV12]).

Die Nutzung der Féllung des 3-HPA-Azid Addukts zur Aufreinigung des 3-
HPAs aus dem Transformationsmedium scheint nicht méglich, wie es von Ul-

mer vorgeschlagen wurde. Dariiber hinaus zersetzt sich auch freies Azid unter
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Féllungsbedingungen, was zu hohen Kosten und eventuell auch zu Entsor-
gungsproblemen gefiihrt hitte, wenn das Azid im Uberschuss eingesetzt wor-
den wére (|[CH95|). Azide sind trotz ihrer guten Bindung von 3-HPA nur fiir
eine Aufreinigung von 3-HPA geeignet, wenn die Féllung vermieden wird und
andere Effekte zur Abtrennung, wie zum Beispiel die Immobilisierung, genutzt
werden.

Weitere vielversprechende Ansétze zur Aufreinigung von Aldehyden nutzen
eine zweite fliisssige Phase zur Abtrennung. Dies kann durch direkte Losung
des 3-HPAs in der zweiten Phase geschehen oder durch Reaktion von 3-HPA
mit einem Hilfsstoff, der die Loslichkeit des Reaktionsproduktes gegeniiber der
Loslichkeit von 3-HPA in der zweiten Phase verbessert. In Abbildung 6.3 sind
die Ergebnisse mit verschiedenen Losungsmitteln und dem reaktiven Hilfsstoff
Tert-Dodekanthiol, welche gleichzeitig die zweite Phase bilden, dargestellt. Bei
den Hilfsstoffen ist es wichtig solche zu finden, die sich nicht in einer inhibieren-
den Konzentration im Transformationsmedium 16sen, und trotzdem hydrophil
beziehungsweise reaktiv genug sind, um 3-HPA in ausreichender Menge bei
Transformationsbedingungen zu extrahieren. Fiinf verschiedene Losungsmit-
tel mit unterschiedlichen Octanol-Wasser Verteilungskoeffizienten, welcher ein
Mafs fiir die Hydrophilitét ist, wurden untersucht. Hierbei war Chloroform das
hydrophilste und n-Hexan das hydrophobeste Losungsmittel ([Eur00d]). Mit
Ausnahme von n-Hexan wird wie erwartet mit zunehmender Hydrophilitat
mehr 3-HPA extrahiert. Jedoch zeigen alle Losungsmittel aufser Chloroform
einen negativen Faktor fiir das gefangene 3-HPA. Eine mogliche Erklarung ist,
dass diese Losungsmittel eine geringere Dichte als Wasser haben und somit den
Kontakt der kleinen Luftblase im Reaktionsgeféf mit dem Transformations-
medium verhindern. Dies fiihrt dazu, dass sich das 3-HPA im Referenzversuch
starker zersetzt, als es extrahiert wird, was in einen negativen Faktor resultiert.
Die berechneten Phasenverteilungen lassen auf eine héhere Extraktionsfihig-
keit schliefen als sie die Versuche zeigen, jedoch liegen die Faktoren immer noch
unter 20% und sind damit weit von wirtschaftlich vertretbaren Grofsen entfernt.
Da die UNIFAC Methode zur Abschétzung der Aktivitdtskoeffizienten recht
ungenau ist, wire es moglich, dass diese die Hydrophilitdt von 3-HPA unter-
schétzt (JGK92|). Soll die Phasenverteilung genauer untersucht werden, wére

es ratsam, auch Riickextraktionsexperimente durchzufithren. Dennoch kann
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bestétigt werden, dass 3-HPA sehr hydrophil ist und sich selbst mit hydrophi-
len Losungsmitteln nur schlecht aus dem Transformationsmedium extrahieren
lasst.

Die Reaktivitiat von 3-HPA bietet aber die Moglichkeit, es an einen Reaktanten
zu binden, der sich besser extrahieren ldsst. Aus der Acrylsdureproduktion ist
bekannt, dass Aldehyde mit dem Aldehydfdnger Tert-Dodecanthiol gebunden
werden konnen und dieser mit Wasser ein zweite Phase bildet ([BSNLO6]). Je-
doch war die Reaktivextraktion von 3-HPA aus dem Transformationsmedium
mit Tert-Dodekanthiol nicht erfolgreich. Entweder ist 3-HPA nicht reaktiv ge-
nug und damit die Reaktion zu langsam oder es werden saurere Bedingungen,
wie sie in der Anwesenheit von Acrylsdure vorliegen, bendtigt, um die Pola-
ritdt der Aldehydgruppe zu verschieben und dadurch die Reaktion zwischen
Aldehyd und Thiol zu erméglichen (|[BSNLO6]).

Auch Tert-Dodekanthiol hat aufgrund seiner geringen Dichte einen konservie-
renden Effekt auf das 3-HPA im Transformationsmedium. Tert-Dodekanthiol
ist also fiir die Reaktivextraktion von 3-HPA ungeeignet. Weitere Nachteile
von Thiolen sind ihr unangenehmer Geruch bereits bei minimalen Konzentra-
tionen und die aufwendige Abspaltung von Aldehyden (|[LKKO05]).

Trotz der ansprechenden Vorteile einer in-situ Extraktion von 3-HPA, wie ei-
ne einfache und etablierte Prozessfithrung sowie eine hohe Kapazitét, 16st sich
immer eine gewisse Menge des Hilfsstoffs im Transformationsmedium. Selbst
wenn dadurch keine Inhibierung der 3-HPA Produktion auftritt, kann dies die
Entsorgung des Transformationsmediums erschweren und verteuern. Deshalb
scheint ein extraktives Verfahren zur Aufreinigung von 3-HPA nur geeignet,
wenn ein umweltvertréigliches, nicht storendes und effektives Extraktionsmittel

gefunden werden kann.

6.4.2 Dehydratisierung

Die Aufgabe dieser Versuche war es, die Dehydratisisierungskinetik von 3-HPA
zu Acrolein zu untersuchen und verschiedene Feststoffsduren auf ihre Eignung
zur Katalyse zu priifen. Mit der Integralmethode konnte gezeigt werden, dass
sich die Kinetik am besten als Gleichgewichtsreaktion beschreiben lésst (siche
Abbildung 6.4 bis Abbildung 6.7). Dies deckt sich mit den Beobachtungen von

Pressman et al. und Hall et al.; die die Kinetik der Hydratisierung von Acrolein
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zu 3-HPA auch als Gleichgewichtsreaktion zweier Reaktionen erster Ordnung
beschrieben haben (|PL42], [HS50]). Dies scheint also auch bei héheren Séu-
rekonzentrationen, bei denen das Reaktionsgleichgewicht mehr auf der Seite
von Acrolein liegt, der Fall zu sein. In den Versuchen fiihrte eine Erhéhung
der Sdurekonzentration zu einer hoheren Reaktionsgeschwindigkeitskonstante.
Auch Hall et al. beobachteten dies, jedoch beschleunigten sich bei ihren Versu-
chen bis zu einer Sdurekonzentration von Hy = -0,52 die Hinreaktion und die
Riickreaktion gleichméfig, so dass sich im Endeffekt die Reaktion in Richtung
3-HPA beschleunigte. Dariiber hinaus beobachteten sie eine Unabhéngigkeit
der Gleichgewichtskonstante von der Sdurekonzentration ([HS50]). Die Ergeb-
nisse der hier vorliegenden Arbeit zeigen jedoch, dass bei Katalysatorkonzen-
trationen zwischen Hy = -0,52 und H, = -1,4 das Reaktionsgleichgewicht auf
der Seite von Acrolein liegt und sich die Reaktion dann mit zunehmender
Katalysatorkonzentration in Richtung Acrolein statt in Richtung 3-HPA be-
schleunigt. Die niedrigere Gleichgewichtskonstante bei Hy = -2,0 im Vergleich
zu jener bei Hy = -1,4 muss nicht bedeuten, dass bei hoher Katalysatorkon-
zentration die Gleichgewichtskonstante von dieser abhéngig ist und sich mit
zunehmender Konzentration verringert. Dies kann auch an Ungenauigkeiten
der Kalibrierung des colorimetrischen Tests liegen.

Bei der Reduktion der Reaktionstemperatur reduzierte sich die Reaktionsge-
schwindigkeitskonstante (sieche Abbildung 6.11). Dies ist vereinbar mit der Un-
tersuchung von Hall et al., die auch einen vergleichbaren Effekt beobachteten.
Bei geringeren Séurekonzentrationen, bei denen die Reaktion in Richtung 3-
HPA dominierte, war dieser Effekt weniger stark ausgepragt. So reduzierte sich
zum Beispiel die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante von k = 0,0350 1/min
auf k = 0,0152 1/min bei einer Temperaturverringerung von 30°C auf 20°C,
einer Katalysatorkonzentration von Hy = -0,52 und einer Acroleinstartkonzen-
tration von 690 mM ([HS50]). Eine Gleichgewichtskonstante konnte bei 25°C
nicht bestimmt werden, da innerhalb von 12 Stunden kein Reaktionsgleichge-
wicht erreicht wurde und die 3-HPA Konzentration auf negative Werte abfiel.
Dies kénnte damit erklart werden, dass wahrend der Kalibrierung des Mess-
verfahrens bei 25°C aufgrund der niedrigen Temperatur die Reaktion zwischen
Acrolein und Iod nicht vollstdndig war.

Wenn die Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein mit einer héheren Start-
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konzentration durchgefiihrt wird, sinkt die Gleichgewichtskonstante und die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante erhoht sich (siehe Abbildung 6.12 und Ab-
bildung 6.13). Auch Hall et al. beobachteten eine Verschiebung des Reaktions-
gleichgewichts zu mehr 3-HPA bei hoheren Aldehydkonzentrationen ([HS50]).
Die Acroleinkonzentration wurde nicht zur Berechnung der Gleichgewichtskon-
stante herangezogen, da die Acroleinkonzentrationen im Gleichgewicht hoher
waren als die urspriingliche Aldehydmenge. Dies konnte durch die ungenaue
Konzentrationsbestimmung, bedingt durch die aufgrund der hohen Phosphor-
sdurekonzentration notwendige starke Verdiinnung, die zu grofsen Multiplika-
tionsfaktoren und schwer zu definierenden kleinen Acroleinpeaks fiihrt, verur-
sacht worden sein. Wahrend Hall et al. eine Unabhéngigkeit der Reaktions-
geschwindigkeitskonstante von der Aldehydkonzentration beschrieben haben,
wurde hier eine Erhchung der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante mit der 3-
HPA Konzentration beobachtet (|[HS50]). Dies kann jedoch auch an den unter-
schiedlichen Versuchsaufbauten oder der schwierigen Abschétzung der Gleich-
gewichtskonzentration liegen. Wird zum Beispiel eine 3-HPA Gleichgewichts-
konzentration von 17 mM statt 19,3 mM angenommen, so sinkt die Reaktions-
geschwindigkeitskonstante von k = 0,0813 1/min auf k = 0,0293 1/min.

Zur Untersuchung, ob die Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein auch mit
Feststoffkatalysatoren durchgefiihrt werden kann, wurde diese auch mit Am-
berlyst 36 untersucht. Amberlyst 36 hat mindestens 1,95 eq/l, was 1,95 mol/l
H~ Tonen entspricht (Hy = 0,1, [HD32]). Im Vergleich zur Dehydratisierung mit
Hy = -1,4 lag die Gleichgewichtskonstante und die Reaktionsgeschwindigkeits-
konstante bei einem niedrigeren Wert (siehe Abbildung 6.14 und Abbildung
6.15). Amberlyst 36 ist definitiv in der Lage 3-HPA zu Acrolein zu dehydrati-
sieren, jedoch scheint es als Katalysator weniger aktiv zu sein als 54 Gew.-%
Phosphorséure (Hy = -1,4). Die Unterschiede kénnten aber auch teilweise darin
begriindet sein, dass mit Amberlyst 36 keine Verdiinnung der Proben notwen-
dig war und sich somit Fehler in der Auswertung der HPLC Ergebnisse nicht so
verstiarkten. Nichtsdestotrotz lassen sich die Ergebnisse mit denen von Hall et
al. vergleichen. Hall et al. erzielten mit 2 N Schwefelsdure (Hy = 0,12) bei 40°C
und einer Acroleinanfangskonzentration von 690 mM statt dem 1,95 N schwe-
felsaure Verbindungen enthaltenen Amberlyst 36 (Hy = 0,1) bei 37°C und 30
mM 3-HPA Anfangskonzentration eine Gleichgewichtskonstante von K = 0,1
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statt K = 0,3 und eine Reaktionsgeschwindigkeitskonstante von k = 0,0312
statt k = 0,0315 1/min bezogen auf die 3-HPA Konzentration beziehungsweise
k = 0,0382 1/min bezogen auf die Acroleinkonzentration (|[HS50]). Der deut-
lichste Unterschied ist in der Anfangskonzentration zu finden und scheint sich
wie bekannt auf die Gleichgewichtskonstante auszuwirken, jedoch nicht, wie in
den vorangegangenen Versuchen gezeigt, auf die Reaktionsgeschwindigkeits-
konstante.

Auch die in der Dehydratisierung von Glycerin iiber 3-HPA zu Acrolein er-
folgreiche feste Phosphorsidure (Hy = -5,6 bis -3) wurde geméf Neher et al.
hergestellt und auf ihre Eignung zur Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein
getestet ([NHA*94]). Jedoch konnte hier bei Verwendung von 54 Gew.-% Phos-
phorsiure (Hy = -1,4) zur Herstellung der festen Phosphorsdure im Gegensatz
zur Verwendung in fliissiger Form keine katalytische Aktivitat festgestellt wer-
den (siehe Abbildung 6.16). Auch mit anderen Sdurekonzentrationen zwischen
15 Gew.-% und 85 Gew.-% zeigte die nach den Vorgaben von Neher et al.
hergestellte feste Phosphorséure keine katalytische Aktivitdat (Ergebnisse nicht
dargestellt). Die Produktion einer aktiven festen Phosphorsiure konnte nicht

nachvollzogen werden.

6.4.3 Destillation

Aufgabe der Versuche war es, die Effektivitdt der Reaktivdestillation von 3-
HPA zu iiberpriifen. In Tabelle 6.3 ist zu erkennen, dass die Versuchsergebnisse
nahezu den idealen Berechnungen entsprechen. Der Einfluss der simultanen Re-
aktion auf die Destillation scheint also gering und die Dehydratisierung nahezu
vollstéandig sowie das Phasengleichgewicht fast vollstdndig erreicht zu sein. Es
wurden bei den Destillationsversuchen 76+ 18% des 3-HPAs aus dem Transfor-
mationsmedium entfernt und damit dessen Konzentration auf 61 mM gesenkt.
Diese Konzentration liegt weit unter der minimalen inhibierenden Konzentrati-
on und hétte noch weiter gesenkt werden konnen, wenn mehr Destillat entfernt
worden wére (JCLV*07]). Jedoch wére dann auch der Konzentrationsfaktor Cr
und somit die Destillatkonzentration von 1866 + 146 mM gesunken. Dies lésst
sich vermeiden, wenn wie im kontinuierlichen Betrieb iiblich mehrere Trenn-
stufen verwendet werden. Dadurch kann gleichzeitig 3-HPA bis unterhalb der

Nachweisgrenze aus dem Transformationsmedium entfernt werden und im De-
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stillat eine Acroleinkonzentrationen von 97,4%, (Azeotropkonzentration mit
Wasser) erreicht werden ([KSE*00], [SDS03]). Selbst bei der in dieser Arbeit
realisierten Aufreinigung auf 1866 + 146 mM Acrolein im Destillat konnten
keine storenden Verunreinigungen mittels HPLC ermittelt werden (siehe Ab-
bildung 6.17). Ein weiterer Vorteil der Reaktivdestillation bei 37°C und hohen
Saurekonzentrationen neben der Mdglichkeit zur in-situ Anwendung mit der
Transformation ist, dass weniger Nebenreaktionen auftreten. Bei der Dehydra-
tisierung bei niedrigen Temperaturen und hohen Sdurekonzentrationen kann
im Gegensatz zur Reaktion bei hohen Temperaturen der Zerfall von 3-HPA
zu Formaldehyd und Acetaldehyd statt der Reaktion zu Acrolein vermieden
werden (|Lonll]).

Ein weiterer Vorteil des Konzepts aus Dehydratisierung und Destillation ist,
dass auf dem Weg zu den acroleinbasierten Chemikalien wie Acrylsédure oder
Acrylnitril keine Wasserabtrennung nach der Aufreinigung notwendig ist, da
die Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bereits im Transformationsmedi-
um durchgefithrt wurde. Fiir die 3-HPA basierten Anwendungen kann aufgerei-
nigtes Acrolein in wéssriger Losung leicht wieder hydratisiert werden ([HS50]).
Der wohl grofste Vorteil gegeniiber anderen Aufreinigungskonzepten ist der,
dass kein bedenklicher Hilfsstoff, sondern nur ein saurer Katalysator benotigt
wird, was die Entsorgung des Transformationsmediums deutlich vereinfachen
kann. Die Reaktivdestillation beziehungsweise Reaktivrektifikation sind im in-
dustriellen Mafsstab gut etablierte Verfahrensschritte mit moderaten Kosten
und hoher Kapazitdt. Deshalb scheint dieser Ansatz der bisher beste zur in-

situ Aufreinigung von 3-HPA zu sein.

6.4.4 Stripping

Aufgabe der Versuche war es, die Effektivitit des reaktiven Gasstrippings von
3-HPA zu tiiberpriifen. Vorteile dieses Verfahrens sind der relativ einfache Auf-
bau und die geringe Beeinflussung der biologischen Vorgéange, da Unterdruck
nicht notwendig ist (|[EQBO04]|, [XZ08]). In Tabelle 6.4 ist zu erkennen, dass die
Reduktion der 3-HPA Konzentration im Transformationsmedium durch Strip-
pen mit Stickstoff mit der bei der Reaktivdestillation vergleichbar ist. Eine
Schwierigkeit des Strippens von Acrolein ist sein niedriger Siedepunkt. Um es

nahezu vollstiandig aus dem Gasstrom zu entfernen, sind sehr niedrige Tempe-
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raturen notig. Deshalb wurde die Kiihlfalle mit fliissigem Stickstoff auf -196 °C
gekiihlt. Dies hatte jedoch den Nachteil, dass das ausgetragene Acrolein und
Wasser in der Kiihlfalle gefroren sind und auch vermutlich Stickstoff aus dem
Gasstrom kondensierte. Beim Auftauen des Destillats in der Kiihlfalle entstand
so ein Uberdruck, der abgelassen werden musste. Die teilweise Verdampfung
und Austragung des Destillats ist eine mogliche Erklarung fiir die geringe Aus-
beute und Acroleinkonzentration im Destillat im Vergleich zu den berechneten
Werten. Findet stattdessen nur eine Teilkondensation des Gasstroms statt und
wird dieser dann in den Transformationsreaktor zuriickgefiihrt, so ist nachtei-
lig dass, im Kondensat die Acroleinkonzentration deutlich niedriger ist als im
Gasstrom, da das Wasser aufgrund seines hoheren Siedepunktes besser kon-
densiert als das Acrolein. Ein Ansatz um diesen Nachteil zu umgehen wére das
Stripgas unkondensiert weiterzuverwenden. Nach einer Reaktion des Acroleins
zu zum Beispiel Acrylsdure wére diese aufgrund ihres héheren Siedepunktes
deutlich leichter zu kondensieren. Jedoch miisste darauf geachtet werden, dass
der fiir die Reaktion bendtigte Sauerstoff vollstandig abreagiert und nicht in
den Transformationsreaktor zuriickgefiihrt wird. In diesem Fall wére das Gass-
tripping eine interessante Alternative zur Vakuumdestillation und sollte noch

weiter berticksichtigt werden.
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Kapitel 7

Kostenschatzung

7.1 Einleitung

Eine Kostenschatzung dient dazu zu beurteilen, ob ein entwickelter Prozess
in der Lage ist, die gewlinschten Produktkosten zu realisieren und in welchen
Bereichen die grofiten Kosten verursacht werden. Die anwendbaren Methoden
zur Kostenschitzung und damit deren Genauigkeit hdangen von den verfiigha-
ren Informationen ab. Je weiter die Planung einer Anlage fortgeschritten ist,
desto detaillierter und genauer kann eine Kostenschétzung ausgefiihrt werden.
Die Genauigkeiten von Kostenschatzungen reichen von +50% bei der Abschét-
zung mittels Kosten-Kapazitédts-Raten (Kapazitatsmethode), welche vornehm-
lich fiir Machbarkeitsstudien genutzt werden, iiber +30% bei der Abschéatzung
mit Hilfe der Kosten der Haupt- und Nebenkomponenten zuziiglich Zuschlags-
faktoren (Strukturmethode), welche meistens wihrend des Basic-Engineerings
angewendet wird, bis zur detaillierten Schéatzung mit einer Genauigkeit von
+15% wenn Informationen des Detail-Engineerings vorliegen ([HE93], [Gut69]).
Da sich die Prozessentwicklung in dieser Arbeit noch in einem frithen Stadi-
um befindet, wird eine Mischung aus den ersten beiden Ansétzen verwendet
werden. Die Auslegung der Anlage wird mit rigorosen Ansétzen verfolgt, was
zwar zu konservativen Ergebnissen fiihrt, jedoch eine spétere Optimierung der
Prozessparameter ohne Zuhilfenahme von Simulationssoftware bei maximaler
Transparenz ermoglicht.

Die Anlage, fiir die die Kosten abgeschétzt werden sollen, ist in Abbildung 7.1

dargestellt. Transformationsbereich, Dehydratisierungsbereich und Destillati-
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Acrolein

Schlempe

Wachstumsmedium

ERRLERRELLKRKS
SLRLRRRRLLLS

ZSLSERRRRLLLELLE,

SRR

SRRLEERRLLS
SRSLRLSELKRKEE

9696526 %%%

SRXXS
SRHRRKS

Schlempe

Abbildung 7.1: Potentieller schematische Aufbau einer Anlage zur in-situ Produktion von

Acrolein aus Schlempe: Transformationsbereich (1), Dehydratisierungsbereich (2), Destilla-

tionsbereich (3).
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onsbereich sind in einem Apparat angeordnet, um eine in-situ Entfernung des

aus Glycerin produzierten 3-HPA zu ermdoglichen.

7.2 Material und Methoden

7.2.1 Auslegung

Die einzelnen Bereiche der Anlage werden nacheinander ausgelegt.

Auslegung des Transformationsbereichs

Als Substrat ist die bereits geklarte Diinnschlempe vorgesehen (siehe Abbil-
dung 2.1). Als Basis fiir die Berechnung des glycerinhaltigen Substratstroms
(Vsub) dient die Schlempeproduktion einer mittelgrofen Bioethanolanlage (Vcap)‘
Es werden die iiblichen Betriebsstunden (tp.;.) einer kontinuierlichen Anlage
berticksichtigt ([PTWO04]). .

Veap
Coetr
Da ein niedriger pH Wert in der Schlempe zu einer starken Inhibierung der
3-HPA Produktion fiihrt (siehe Kapitel 5.3.2), wird dieser angehoben. Die

notwendige Laugenkonzentration (Cy,og) zur Berechnung des erforderlichen

V:eub =

(7.1)

Laugenmassenstroms (M. ~Neon) Wurde experimentell ermittelt.

Myeor = Cnao - Vaub (7.2)

Berechnung des zu verarbeitenden Glycerinmengenstroms (X glye) aus dem Sub-

stratstrom (Vj,;) und dessen Glycerinkonzentration (Cyyp).

Xglyc = ‘Z@ub : C’sub (73)

Berechnung des zu verarbeitenden Glycerinmassenstroms (Mg,,.) mit Hilfe sei-

ner Molmasse (M Mgy.).
Mglyc = .glyc - M Mgrye (7.4)

Die Verweilzeit im Transformationsbereich (7y4ns) wird mit Hilfe einer kon-
tinuierlichen Bilanz berechnet. Es wird angenommen, dass der Biokatalysator

immobilisiert ist und zu Reaktionsgeschwindigkeiten (7eyser;) fithrt, wie sie von
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Krauter et al. und Riitti et al. mit immobilisierten L. reuteri Zellen erreicht
wurden (|Riit10], [KWV12]). Es wird weiterhin angenommen, dass das Gly-
cerin komplett verbraucht wird, wie es eigene Versuche gezeigt haben (siehe
Kapitel 5.3.2). Es wurde davon ausgegangen, dass die Reaktionsgeschwindig-
keit von Glycerin zu 3-HPA nicht von der Glycerinkonzentration (Cj,;) und
nicht von der Temperatur abhéngig ist, was auch mit den Ergebnissen von

Krauter et al., Riitti et al. und eigenen Beobachtungen vereinbar ist.

Tirans = Csub (75)

T'reuteri

Berechnung des Volumens des Transformationsbereichs (V,q,s) mit Hilfe des

Substratstroms (V).
‘/trans = Ttrans Vjsub (76>

Fiir die Berechnung des produzierten 3-HPA Mengenstroms (X pa) wird ange-
nommen, dass der selbe Wirkungsgrad (Y}.qns) erreicht wird, wie er von Krau-
ter et al. bei der in-situ Entfernung des 3-HPAs erreicht wurde ([KWV12]).

Dieser berechnet sich mit Hilfe des Glycerinmengenstroms (Xg,,.) wie folgt:
XHPA = Xglyc : Y;‘,rans (77>

Berechnung des produzierten 3-HPA Massenstroms (M rpa) mit Hilfe seiner
Molmasse (M Mpgpa).

Mpypa=Xupa-MMypa (7.8)

Die benotigte Katalysatormenge (Geuteri) Wird aus den Ergebnissen aus Ka-
pitel 5.3.2 (Katalysatorkonzentration g,eyseri) und dem Volumen des Transfor-

mationsbereichs (Vi,.q,s) abgeleitet.

Greuteri = Greuteri * V;frans (79)

Zur Bestimmung des Biokatalysatorverbrauchs (G, euer;) mit Hilfe eines Re-
cyclingfaktors (frecye) und der Verweilzeit im Transformationsbereich (7qns)
wird angenommen, dass der Biokatalysator genauso oft wiederverwendet wer-
den kann, wie es Krauter et al. bei der in-situ Entfernung des 3-HPAs méoglich
war ([KWV12]).

Crvatrs = ozt (7.10)

frecyc * Ttrans
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Auslegung des Dehydratisierungsbereichs

Es wird angenommen, dass sich der Temperatureinflussfaktor ( fr.:) auf den
Einflussfaktor der Katalysatorkonzentration ( fiq;) nach dem gleichen Schema
bestimmen lasst, wie er von Hall et al. fiir geringere Katalysatorkonzentra-

tionen gefunden wurde ([HS50]). Mit der Reaktortemperatur (7x) ergibt sich:

frat = frkat - Tr +1,2999 (7.11)

Es wird auch angenommen, dass der Einfluss der Katalysatorkonzentration
(frat) auf die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (kqe,) - wobei die Kataly-
satorkonzentration durch die Hammett’sche Aziditét (Hy) beschrieben wird -
der gleichen Beziehung folgt, wie sie von Hall et al. fiir geringere Katalysator-
konzentrationen beschrieben wurde ([HS50]).

10/ kar=Ho
— o
Die Reaktionsgeschwindigkeit der Dehydratisierung (74.;,) wird mit der in Ka-

k:deh[l/mm] = (712)

pitel 6.3.2 ermittelten Reaktionsgeschwindigkeitskonstante (kqep,) fiir Amber-
lyst 36 und der von Hall et al. bekannten Temperaturabhéangigkeit beschrie-
ben ([HS50]). Es wird angenommen, dass die Reaktion ein Verhalten erster
Ordnung zeigt, statt ein Gleichgewicht auszubilden, da das Produkt Acrole-
in kontinuierlich entfernt wird. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist somit von
der Reaktionsgeschwindigkeitskonstante, der 3-HPA Konzentration im Reak-
tor (Crgpa,r), der Arrhenius Energie (Ep), der Reaktortemperatur (Tx) und
der Bezugstemperatur, bei der die Reaktionsgeschwindigkeit bestimmt wurde
(Tp), abhéngig.

EO TR[K] _TO[K]) (713>

e :ke -C e ’
Tdeh = Rdeh * HPAR Xp(4,574% Tr[K]-To[K]

Die Verweilzeit im Dehydratisierungsbereich (74p) wird mit Hilfe einer kon-
tinuierlichen Bilanz aus dem Wirkungsgrad der Transformation (Yj,qns), der
Glycerinkonzentration im Substrat (Cy,), der 3-HPA Konzentration im Re-
aktor (Cypa r) und der Dehydrierungsreaktionsgeschwindigkeit berechnet. Es
wird angenommen, dass im Reaktor eine 3-HPA Konzentration etabliert wird,

die unterhalb der minimalen inhibierenden Konzentration liegt ([CLV*07]).

szns : Csu - C
Taeh = t ; b HPA,R (714)
deh
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Berechnung des Reaktionsvolumens im Dehydratisierungsteil (V 4,) unter

Verwendung des Substratstroms (V).
Videh = Taen* Viub (7.15)

Zur Bestimmung des notwendigen Katalysatorvolumens (Vj,;) wird der Wert
fiir die verwendete spezifische Katalysatormasse (my,;) aus Kapitel 6.2.7 sowie

dessen Dichte (pgq¢) verwendet.

Vx,deh *Miat

Vk:at = (716)
Pkat
Berechnung der notwendigen Katalysatormasse (Mpgq).
Mkat = Vkat * Pkat (717)

Berechnung des Volumens des Dehydratisierungsbereichs (V) aus dem Re-

aktionsvolumen (V; 4e,) und dem Katalysatorvolumen (Vi ).
Viaen = Ve deh + Viat (7.18)

Fiir die Berechnung des im Dehydratisierungsbereich produzierten Acrolein-
mengenstroms (X 4) aus dem eintretenden 3-HPA Mengenstrom (X Hpa) wird
der in Kapitel 6.3.3 fiir die Reaktivdestillation ermittelte Wirkungsgrad (Yer)

verwendet und der Wirkungsgrad der Destillation mit 100% angenommen.
Xa=XppaYaen (7.19)

Berechnung des produzierten Acroleinmassenstroms (M) mit Hilfe seiner Mol-
masse (MMy).
My=X,-MMy (7.20)

Auslegung des Destillationsbereichs

Zur Auslegung des Destillationsbereichs wird vereinfachend von einem binéren
Gemisch ausgegangen. Der aus dem Reaktor aufsteigende Dampf wird als eine
Mischung aus Wasser und Acrolein betrachtet.

Der im Reaktionsbereich notwendige Druck (Pg) fiir die Verdampfung bei Re-
aktortemperatur (7x) wird mit der Antoine Gleichung unter der vereinfachen-

den Annahme, dass das Medium im Reaktionsbereich nur aus Wasser besteht
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berechnet. Die Parameter (A, w, Baw, Caw) wurden dem NIST Webbook ent-
nommen ([BA64]).

Ba,W

log Pa[bar] = A,y — ———0W__
og Prlbar] = Aaw TalK]+ Coy

(7.21)

Die Siedetemperatur von reinem Acrolein (Ty;eq.4) bei Reaktordruck (Pg) wird
mit der Antoine Gleichung bestimmt. Die Parameter (A, 4, Bo 4, Ca.4) wurden
dem NIST Webbook entnommen ([Stud?7]).

Ba A
T K|= : - .22
szed,A[ ] ACLA _ IOg PR [ba?"] Ca,A (7 )

Auch die Siedetemperatur von reinem Wasser (Ty;.qw) bei Reaktordruck (Pg)
wird mit der Antoine Gleichung bestimmt. Die Parameter (A, w, Bow, Caw)
wurden wiederum dem NIST Webbook entnommen (|BA64]).

Ba,W

Tsie K|=
awlK] Aqw —log Pplbar]

~Caw (7.23)

Die relative Fliichtigkeit (a) wurde nach Skogestad et al. aus den Verdamp-
fungsenthalpien (Hyap 4, Hyapw) und den Siedetemperaturen (Tyieq,a, Tsica,w)
von Acrolein und Wasser bestimmt ([WACPO07]).

_ \/Hvap,A[J/mOZ] ) Hvap,W[J/mOZ] _ Ticaw [ K] = Tsica,a K]
R- \/Tsied,A[K] : Tsied,W[K] \/Tsied,A[K] : Tsied,W[K]

Auch der Trennfaktor (S) wurde geméfs Skogestad et al. aus den gewiinsch-

(7.24)

Ina

ten Acroleinmolenbriichen im Destillat (2ges,4) und im Sumpf (Tsympr.a) der
Kolonne bestimmt ([WACPOT7]).

es (1- sum
g o Ltesta” (1~ Toumpr.a) (7.25)

- Tsumpf,A * (1 - *Tdest,A)

Daraus ldsst sich nach Skogestad et al. die minimale Trennstufenzahl (N,,;,)

ableiten (J[WACPOT]).
Ins

Nmm =
Ina

(7.26)

Fiir die Bestimmung der realen Trennstufenzahl (N) wird ein nach Skogestad
et al. iiblicher Sicherheitsfaktor (fy) gewéhrt. Ein groferer Sicherheitsfaktor
und damit mehr Trennstufen ermoglichen ein kleineres Riicklaufverhaltnis und

damit einen geringeren Energiebedarf fiir die Verdampfung ([WACPOT7]).
N = Nmin'fN (727)
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Der Druck am Kolonnenkopf (P, ) kann tiber die von der Pall Ring Company,
dem Hersteller der Fiillkorper, zur Verfiigung gestellten Daten zum Druckver-
lust (AP) und einer nach Skogestad et al. abgeschétzten Hohe einer Trennstufe
(HTU) berechnet werden ([Thel2|, [WACPO7]).

Piest = Pp— N-HTU - AP (7.28)

Die Berechnung der Kolonnenhéhe (Hp) erfolgt mit einem Aufschlag (Hipn)
fir die Einbauten nach den Empfehlungen von Kister (|Kis06]).

Hg=N-HTU + Hypy (7.29)

Der Dampfdruck des Acroleins (P4) im Dampf iiber dem Reaktionsbereich
kann vereinfachend mit der Antoine Gleichung, in Abhéngigkeit von der Reak-

tortemperatur (7y), berechnet werden. Die Parameter (A, 4, B, a,Cq 4) wur-
den dem NIST Webbook entnommen ([Stud7]).

Ba,A

log Palbar] = A, 4 — ——@A
0g Palbar] = Ao 4 TalK]+ Con

(7.30)

Die Dichte des aus dem Reaktionsbereich aufsteigenden Dampfes (p, r) be-
rechnet sich unter der Vereinfachung, dass es Wasserdampf ist, der sich wie ein
ideales Gas verhélt, aus dem Reaktordruck (Pgr), der Molmasse des Dampfes
(MM, r) und der Reaktortemperatur (1) wie folgt:

P MMy

= 7.31

Berechnung des molaren Acroleinanteils im Reaktionsmedium (z4 g) aus der
Acroleinkonzentration im Reaktor (C4 r) sowie der Molmasse (M Mp) und

Dichte (pr) des Reaktionsmediums.

MDMpg
PR

Tar=Car- (7.32)

Der Acroleinanteil im Dampf tiber dem Reaktionsbereich (z, 4 r) wird unter
der Annahme einer idealen Mischung mit dem Raoultschen Gesetz aus dem
Verhéltnis des Acroleindampfdruckes (P4) zum Gesamtdruck im Reaktionsbe-
reich (Pg) berechnet.

Ty AR=TAR - (7.33)
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Somit ergibt sich der folgende zu destillierende Dampfmengenstrom (X, z), um
das gesamte Acrolein (X 4), welches im Dehydratisierungsbereich produziert
wird, aus dem Reaktionsmedium zu entfernen.

X4

Xy,R =
Ly, AR

(7.34)

Daraus ergibt sich mit Hilfe der Molmasse des Dampfes (M M, i) der folgende

zu destillierende Dampfmassenstrom (M, ), um das gesamte Acrolein aus dem

Reaktionsmedium zu entfernen.
Myr=X,r MM, (7.35)

Uber eine Massenbilanz in der Kolonne ldsst sich der Destillatmengenstrom
(Mdest) aus dem zu destillierenden Dampfmassenstrom (My, r), den Molmas-
sen des Destillats, Sumpfproduktes und des Dampfes (M M4, M My, MM, r)
sowie den Acroleinmolenbriichen im Destillat, im Sumpf und im zu destillie-
renden Dampf (Zgest,a; Tsumpf,A, Ty a,r) berechnen ([WACPOT]).

’ : Ldest, A * MMA + (1 - xdest,A) : MMW Ly AR~ Lsumpf,A
Mdest = My,R : :

7.36
MMy,R Ldest,A — Tsumpf,A ( )

Der minimale Dampfstrom (My k), der im Sumpf der Kolonne zur Erreichung
der Trennleistung verdampft werden muss, berechnet sich aus dem zu destil-
lierenden Dampfmassenstrom (M, z), den Molmassen des zu destillierenden
Dampfes und des Dampfes in der Kolonne (MM, p, M M, k) sowie der relati-
ven Fliichtigkeit (o) nach Skogestad et al. wie folgt ([WACPO07]).

Die Dichte des in der Kolonne aufsteigenden Dampfes (p, i) wird vereinfa-

(7.37)

chend unter der Annahme berechnet, dass es sich um Wasserdampf handelt,
der sich wie ein ideales Gas verhélt. Zur Berechnung wurden die Molmasse des
Dampfes in der Kolonne (MM, k) sowie die Temperatur (T) und der Druck

(Pgr) auf der Feedstufe verwendet.
 Pr- MM,
Py,K = R- TR

Die zuléssige Gasgeschwindigkeit in der Kolonne (v, x) berechnet sich mit

(7.38)

einem nach Goedicke et al. abgeschitzten F-Faktor fiir Destillationen bei Un-
terdruck wie folgt ([Goe06]):
F

v = — 7.39
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Abschétzung der notwendigen freien Kolonnenquerschnittsfliche (A, x) mit
Hilfe der aufsteigenden Dampfstréme (M, g, M, x) und deren Dichte (p, ).
M, g+ M,
Ay i = Zult T vk (7.40)

Py,K " Vy K

Zur Abschétzung der notwendigen Kolonnenfldche (Ag) muss der Liickengrad
der Kolonne (¢) berticksichtigt werden ([PT91]).

A
A ==2K (7.41)
¥
Damit ergibt sich der folgende Kolonnendurchmesser (D).
4-A
Dy = K (7.42)
T

Die minimale Wanddicke der Kolonne (dg) ldsst sich nach Annaratone et
al. mit Hilfe des externen Druckes und des Kolonnendurchmessers (D) ab-
schitzen (|[Ann07|). Es wurden die Parameter f,;q und fy fir Stahl AISI 304
nach Peters et al. gewahlt ([PT91]).

(1, 013bar - Pdest) . DK

drw =
K 2'fwld'fst"'(17013bar_IDdest)

(7.43)

Mit der nun bekannten Querschnittsfliche (Ag) und der Kolonnenhéhe (H )

lasst sich das Kolonnenvolumen (V) berechnen.
Vi = A - Hy (7.44)

Berechnung des Packungsvolumens (Vj4.) tiber die Hohe einer Trennstufe
(HTU) und deren Anzahl (N).

V})ack = AK -N-HTU (745)

Die im optimalen Fall auf dem Feedboden kondensierende Acroleinmenge (z 4)
im aus dem Reaktor aufsteigenden Dampf berechnetet sich mit Hilfe der re-
lativen Fliichtigkeit (o) und dem Acroleinanteil (x, 4 z) im Dampf iber dem
Reaktionsbereich (Feed) nach Skogestad et al. wie folgt ([WACPO07]).

xy,A,R
a-(a-1)-xyar

(7.46)

TFA=
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Damit lasst sich die Grofke Np— N unter Zuhilfenahme der relativen Fliichtig-
keit () und den Acroleinanteilen im Feed, Sumpf und Destillat (x4 r, Tsumpf, A, Tdest,A)
nach Skogestad bestimmen ([WACPOT]).

1- sum,

Ny - Np :m( Ty AR Lsumpf A )/lna (7.47)
TFA 1- Ldest, A

Somit ergibt sich folgende Feedstufe (Ng) in Abhéngigkeit von der Gesamt-

trennstufenzahl (N) nach Skogestad et al. (gezéhlt von unten) ([WACPOT7]).

_N+1—(NT—NB)

Np 5

(7.48)

Auslegung der Gesamtdimensionen

Das Volumen des gesamten Reaktionsbereichs (Vg) ldsst sich mit den bei-
den Reaktionsbereichen fiir die Transformation (Vj.qns) und Dehydratisierung
(Vien) sowie einem Aufschlag (fysr) fiir den Platz einer Zone, in der der
Dampf gebildet wird, berechnen. Es wird dariiber hinaus angenommen, dass
die Dampfbildung im Reaktionsbereich bestehend aus Transformationsbereich
und Dehydratisierungsbereich ausreicht, um die Fliissigkeit in diesem ideal zu

durchmischen.

VR = ‘/trans + ‘/deh + fHS,R : (‘/trans + ‘/;leh) (749>

Das Gesamtvolumen (Vg, ) des Reaktionsbereichs (V) und des Kolonnenbe-
reichs (Vg), welche alle in einen Apparat integriert werden sollen, berechnet
sich wie folgt.

Viere = Vi + Vic (7.50)

Um einen einheitlichen Apparat zu erhalten, sollte der Durchmesser des Reak-

tionsbereichs (Dg) dem der Kolonne (D) entsprechen.
Di = Dx (7.51)

Daraus ergibt sich das Folgende Hohe zu Durchmesser Verhéltnis (fyp r) des

Reaktionsbereichs abhéingig von dessen Volumen (Vg).

4-Vg
= — .52
fHD,R W-D% (75 )
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Daraus ergibt sich die Hohe des Reaktionsbereichs (Hg):

4.V 2
Hp = W% (7.53)

Mafgeblich fiir die Wanddicke in dem den Reaktionsbereich umfassenden Ap-
parat ist der statische Druck (P g), der grofer als der externe Druck ist und

von der Hohe der Flussigkeit im Reaktionsbereich (Hg) abhéngt.

Pstat,R =pPR G- HR (754)

Somit berechnet sich die minimale Wanddicke des Reaktionsbereichs (dg) mit
Hilfe des Durchmessers (Dg) und unter Verwendung von Stahl (AISI 304) mit
den von Peters et al. gegebenen Parametern f,;; und fy; nach Annaratone et
al. wie folgt (|[PT91], [Ann07]).

~ Psatr-Dr
2. fwtd - fst + Pstat,R

dr (7.55)

Auslegung der Wiarmeiibertrager

Fiir die Auslegung der Verdampfer wird davon ausgegangen, dass Heizdampf
mit 100 bar Druck (Ppg) fiir die Beheizung verwendet wird, da hierfiir eine rela-
tiv aktuelle Literaturquelle mit den Kosten vorliegt ([Dut09]). Die Temperatur
des Dampfes (Tpg,) bei 100 bar kann mit der Antoine-Gleichung abgeschétzt
werden. Die Parameter (A, w, Bow,Cow) wurden dem NIST Webbook ent-
nommen ([BA64]).

Ba7W

T in K = —Ug 7
Psin K] Aaw —log Ppg[bar] Caw (7.56)

Die im Heizdampf enthaltene Energiemenge (¢ps) wird bei Entspannung auf
Umgebungsdruck, bei Kondensation bei 100°C und bei Abkiihlung des Konden-
sats frei. Dadurch lasst sich diese mit Hilfe der Warmekapazitit des Dampfes
(¢py.ps) und des Kondensats (¢, . ps), der Verdampfungsenthalpie (Hyqpw),
der Molmasse des Dampfes (M Mpg) sowie dessen Austrittstemperatur (Tpg out)
berechnen.

_ Cpy.PS - (Tps.in —100°C) + Hygpw + Cp o ps - (100°C = Trg o)

MMps

Da das Substrat Schlempe fast direkt aus der Ethanoldestillation kommt hat

qps (7.57)

es eine noch recht hohe Temperatur. Die Warmekapazitit des Substrats (¢, sup)
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wird vereinfachend mit der von Wasser bei entsprechender Temperatur (7s,;)
nach Shoemate abgeschétzt. Dazu wurden die Parameter (A, w, Bew, Cew, Dew, Eew)
dem NIST Webbook entnommen (|Cha98]).

Cpsupl kI [mol] = Acw + Bew - 1000 1000

+DC,W‘(M)3+EC,W/(%OM)

1000

To[K] CW.(M)Q -

2

Die Warmemenge, welche durch den Substratstrom eingetragen wird, kann zur
Verdampfung in Reaktionsbereich genutzt werden. Der eingetragene Warme-
strom (Qsup) berechnet sich aus dem Substratvolumenstrom (V,,;), der Dichte
des Substrats (psup), seiner Molmasse (M My,p), seiner Wérmekapazitét (¢, sup)

sowie der Temperaturdifferenz zwischen Substrat (7s,;) und Reaktionsbereich
(Tr)-

. "/tsub * Psub
Qsup = MM, cposub* (Loub — TR) (7.59)

Dieser eingetragene Warmestrom reicht jedoch nicht aus, die notwendige Men-
ge Medium im Reaktor zu verdampfen, um das gesamte Acrolein zu entfernen.
Der dafiir notwendige Wirmestrom (Qr) wird vereinfachend mit der Verdamp-
fungsenthalpie von reinem Wasser (H,q,w) , der Molmasse des Reaktionsme-

diums (M Mpg) und dem zu produzierenden Dampfmassenstrom (M, r) berech-

net. .
_ My,R : Hvap,W

MMy - Qsub (7.60)

Qr
Die fiir die Verdampfung im Reaktor notwendige Heizdampfmenge (M PS.R)
ergibt sich mit der im Heizdampf enthaltenen Energiemenge (¢pg).
Qr

(7.61)
qps

Mps g =

Die Wirmeaustauscherfliche zur Beheizung des Reaktors (Aeyqp r) wird ge-
maf Backhurst et al. mit der mittleren logarithmischen Temperaturdifferenz
zwischen der Dampfeintrittstemperatur (Tpg;,), der Reaktortemperatur (7y)

und der Dampfaustrittstemperatur (Tpgqu:) sowie einem nach Wozny abge-
schétzten Warmedurchgangskoeftizienten (U,,q,) berechnet(|BH73]|, [WT06]).

~ Qr W [(Trsin—Tr) | Trsou - Tr)]
evap,R — U '

A
evap (TPS,in - TR) - (TPS,out - TR)

(7.62)
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Berechnung des minimalen Energiebedarfs fiir die Verdampfung im Kolon-
nensumpf (Qmin. ) mit Hilfe der Verdampfungsenthalpie (Hyqpw ), des in der

Kolonne erzeugten Damfmassenstroms (M, ) und dessen Molmasse (M M, )

unter der vereinfachenden Annahme, dass es sich um reines Wasser handelt.

My,K : Hvap,W

7.63
MM, ( )

Qmin,K =
Daraus ergibt sich tiber einen Faktor (fg i) folgender realer Energiebedarf
(Q) fiir die Verdampfung im Kolonnensumpf nach Skogestad ([WACPOT7]).

QK = fQ,K : Qmin,K (764)

Die fiir die Verdampfung im Kolonnensumpf notwendige Heizdampfmenge (M PSK)
lasst sich mit der im Heizdampf enthaltenen Warmeiibertragungsleistung (gps)
bestimmen. ‘

Mpgs i = Ox (7.65)

aps

Die Wérmeaustauscherfliche zur Beheizung des Kolonnensumpfes (Acyap k)
wird geméaft Backhurst et al. mit der mittleren logarithmischen Temperatur-
differenz zwischen der Dampfeintrittstemperatur (Tpg,), der Reaktortempe-
ratur (Tg), welche der Kolonnensumpftemperatur entspricht, und der Dampf-
austrittstemperatur (Tpg o) sowie einem nach Wozny abgeschétzten Wérme-

durchgangskoeffizienten (U,,qp) berechnet ([BH73|, [WT06]).

Qx In[(Tpsn = Tr) [ (Tpsout = Tr)]
Uevap (TPS,in - TR) - (TPS,out - TR)

(7.66)

Aevap,K =

Die Destillattemperatur (T} ), welche zur Kondensation des Gemisches am
Kolonnenkopf notwendig ist, wird vereinfachend mit dem Ansatz nach Anto-
ine iterativ berechnet ([Stud7], [BA64|). Dazu wird sie in Abhéngigkeit von
dem Acroleinmolanteil im Destillat (2ges.4) und dem Druck am Kolonnenkopf
(Piest), sowie mit Hilfe der Antoineparameter fiir Wasser (Aqw, Baw,Caw)
und Acrolein (A, 4, Ba,a,Cy a) berechnet.

Ba A
Pyes b = Ldest,A” Aa a |
d t|: CLT'] Ld t,A €Ip( A Tdest[K] + Ca’A ) (7 67)

Ba w
1- es : Aa - ’
+ (1= Zgest.a) e:vp( W T TR+ Ca,w)
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Der im Kondensator abzufiihrende Warmestrom (Qcon% k) ergibt sich aus der

Kondensation des aus dem Reaktionsbereich aufsteigenden Dampfes (M), g)
und dem aus dem Kolonnensumpf aufsteigendem Dampf (M, x). Hierbei wird
vereinfachend mit der Molmasse (MM, k) und der Verdampfungsenthalpie

(Hyap,w) von Wasserdampf gerechnet.

(My,K + My,R) . Hvap,W
MM,

Qcand,K = (768>

Berechnung der fiir die Kondensation notwendigen Kiihlmittelmenge (M k).
Fiir die Stoffeigenschaften Molmasse (M M.,,) und Wérmekapazitét (¢, ¢, ) wer-

den vereinfachend die von Wasser angenommen.

Qcond,K ' MMcw
Cp,cw * (Tcw,out - Tcw,in)

Mcw,K = (769)

Die Wérmeaustauscherflache zur Kondensation des Dampfes (Aqong,x) wird ge-
méak Backhurst et al. mit der mittleren logarithmischen Temperaturdifferenz
zwischen der Kiihlmitteleintrittstemperatur (7., :,), der Destillattemperatur
(Thest) und der Kiithlmittelaussrittstemperatur (7, out) sowie einem nach Woz-
ny abgeschitzten Warmedurchgangskoeffizienten (Uypq) berechnet(|[BH73|, [WT06]).

A _ Qcond,K In [(Tdest - Tcw,in) / (Tdest - Tcw,out)]
cond, K — .
Ucond (Tdest - Tcw,in) - (Tdest - Tcw,out)

(7.70)

Auslegung des Ejektors zur Vakuumerzeugung

Die Entrainmentrate des dampfbetriebenen Ejektors (e.je.) wird mit der nach
Backhurst et al. bestimmten allgemeinen Entrainmentrate ecjecmin, korrigiert
mit den Molmassen des Dampfes (M Mpg) und der zu entfernenden nicht kon-

densierbaren Stoffe (M M;ye+) sowie deren Temperaturen (Tpgin, Tuest), be-

rechnet ([BH73]).

TPS zn[K] : MMinert
ejec = Cejec,min * : 7.71
6] 6] 7 J Tdest[K]'MMPS ( )

Der vom Ejektor zu férdernde Inertgasstrom (M;,e¢), welcher in den Reaktor
eindringt, wird mit einem Sicherheitsfaktor ( f;,e¢) beaufschlagt und mit dem

zuléssigen Druckabfall (AP,..;) nach Weber et al. als ideales Gas bestimmt
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([Web06]). Der Druckabfall bezieht sich auf das Gesamtvolumen des Apparates
(Vg + Vi) bei der Betriebstemperatur (7).

M' _ finert : APleak : MMinert . (VR + VK)
inert R . TR

(7.72)

Berechnung der notwendigen Heizdampfmenge (Mpg,cjec), um den Inertgass-
trom mit Hilfe der Entrainmentrate (ecje.) zu entfernen.

M.
_ wnert (773>

ejec

MPS,ejec

Auslegung der Biokatalysatorproduktion

Bei der Biokatalysatorproduktion wird davon ausgegangen, dass sich eine un-
sterile, unbegaste kontinuierliche Produktion geméf Kapitel 4.3.6 realisieren
lasst. Es wird angenommen, dass die Reaktortemperatur durch das zugefiit-
terte Medium ausreichend konstant gehalten werden kann, ohne dass eine zu-
sitzliche Kiihlung oder Beheizung des Reaktors notwendig ist. Es wird eine
Immobilisierung des Ganzzellkatalysators geméaf Riitti et al. und Krauter et
al. angestrebt (|[Riit10], [HKK*10]). Das Arbeitsvolumen des kontinuierlichen
Produktionsreaktors (Vyrodqmin) €rgibt sich aus dem Bedarf an Biokatalysator

fiir die Transformation (Geyuzeri) und der fiir die unsterile kontinuierliche Fahr-

weise ermittelten Produktivitit (pproa)-

Greu eri
‘/p’/‘od,min = ! (7 74)

Pprod

Das Gesamtvolumen des Biokatalysatorproduktionsreaktors (V,.,q) wird mit

einem Aufschlag (frsproa) fiir das Kopfvolumen berechnet.

V;Wod = Vzp’rod,min + fHS,prod ' Vzp’rod,min (775>

Die Hohe des Biokatalysatorproduktionsreaktors (H,.q) ergibt sich aus ei-
nem iiblichen Hohen- zu Breitenverhéltnis (fgp prod, [Kra03]). Eine hohe und
schlanke Form, wie sie sonst bei Bioreaktoren verwendet wird, um einen lang
andauernden Gasiibergang in die Fliissigkeit zu gewihrleisten, ist nicht not-

wendig, da dieser Reaktor nicht begast wird.

4'V’ro 'f2 70
Hpmd=§/ prod THD prod (7.76)

™
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Da der Biokatalysatorproduktionsreaktor bei Umgebungsdruck betrieben wird,
ist der statische Druck (Pstqs proq) mafgebend fiir die erforderliche Wanddicke.

Psmt,prod = Pprod " 9 * Hp'rod (777)

Der Durchmesser des Biokatalysatorproduktionsreaktors (D,..q) ergibt sich

wieder aus dem Hohen- zu Breitenverhéltnis (fup proa) und dem Volumen des

Reaktors (Vyrod)-
4-V,rod
Dyproq = ¢ ——2rrod 7.78
prod - fHD,prod ( )

Die minimale Wanddicke des Biokatalysatorproduktionsreaktors (d,,q) unter
Verwendung von Stahl (AISI 304) mit den entsprechenden Parametern ergibt
sich geméfs Annaratone et al. aus den von Peters et al. gegebenen Parametern
fwia und fo (JAnn07], [PT91)).

pstat,prod : Dprod
2 fwld ' fst + Pstat,prod

(7.79)

dprod =

Die benétigte Menge Wachstumsmedium (V,,eqium) ergibt sich aus der in Ka-
pitel 4.3.6 verwendeten Verweilzeit (7,,,q) und dem Arbeitsvolumen des Reak-
tors (Vyrod,min)- Es wird angenommen, dass eine Losung gefunden wird, um die
Hefezellen aus der Schlempe als Quelle fiir Aminoséduren, Vitamine und Spu-
renelemente zu nutzen. Bei anschliefsender gleichwertiger Weiterverwendung
des Fermentationsriickstands ergeben sich neben den Kosten fiir die Kohlen-

stoffquelle keine Kosten fiir das Medium.

vro min
= ~prodmin (7.80)

Vmedium =
Tprod

Berechnung der benotigten Glukosemenge (M) mit Hilfe der erforderlichen

Glukosekonzentration (Cyye).

Mglue = Vmedz’um : C’gluc (781>

Die benétigte Menge Ammoniakwasser (25%) (Myps) wird aus den Versuchs-

bedingungen in Kapitel 4.3.6 in Abhéngigkeit von der geforderten Biokataly-

satorproduktionsmenge (G eyser;) bestimmt.

MNH3 =YNH3" Greuteri (782)
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Zur Berechnung der notwendigen Riihrerleistung fiir eine Durchmischung des
Biokatalysatorproduktionsreaktors wird der Rithrerdurchmesser (rd,..q) ge-
méf Kraume iiber ein Reaktordurchmesser zu Riihrer Verhéltnis (fpg) ab-

geschitzt ([Kra03]).
Dprod

d =
" foa

Die bendétigte Rithrerdrehzahl (n,,..q4) wird vereinfachend fiir die Dichte (pproa)

rd, (7.83)

und die Viskositét (1,,04) von Wasser abgeschétzt.

Re - Nprod

2
Pprod * po'rod

(7.84)

Nprod =

Die benétigte Riihrerleistung (W,,q) fiir einen Propellerriihrer ergibt sich so-

mit geméaf Kraume ([Kra03|).

med = Ne- Pprod * n?’rod ) rdgrod (785)

7.2.2 Kostenermittlung

Die in Literaturquellen gefundenen Equipmentkosten wurden mit der Expo-
nentenmethode und den entsprechenden Exponenten fs an die benotigte Grofe
angepasst (sieche Tabelle 7.1 und Gleichung 7.86). Falls die Exponenten nicht
explizit angegeben waren, wurden sie aus den Kosten bei verschiedenen Grofsen

berechnet.

Tabelle 7.1: Exponenten verschiedener Bauteile zur Groffenanpassung der Kosten

Equipment fs  Quelle
Reaktoren 0,56 |[PT91]
Wairmeiibertrager 0,44  [PT91|
Pallringe 0,11  [Dut09|
Ejektor 0,41 [Nav9s]
Rithrwerk 0,49 [Nav95|
Grofe; s
CCi= (e (7.56)

Um die heutigen Kosten (2011) des Equipments (Material) und der Hilfsstof-
fe zu ermitteln wurde der Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI)
verwendet (sieche Tabelle 7.2 und Gleichung 7.87).
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Tabelle 7.2: Chemical Engineering Plant Cost Index des Chemical Engineering Magazins.

Mittlerer Wert in verschiedenen Jahren.

Jahr  Wert  Quelle
1990 358  [Nav9s|
1995 381 [Nav9h|
2009 539.6 [AcclO]
2011 585,7 [Accl2]

cqzca#( (7.87)

CEPCI,
CEPCL,,

Gegebenenfalls mussten die Materialkosten noch von US Dollar in Euro umge-
rechnet werden. Dazu wurde der aktuelle Kurs (22.07.2012) verwendet. 1 USD
entsprach 0,822436056 EUR.

Fiir den Katalysator Amberlyst 36 konnten keine Grofshandelspreise ermittelt
werden. Deshalb wurde das Verhiltnis der Kosten pro Gewicht fiir 250 g bei
der Sigma-Aldrich Chemie GmbH (Deutschland) von verschiedenen Substan-
zen zu den Grofhandelspreisen auf www.alibaba.com ermittelt. Es wurde ein
mittlerer Faktor von 41,75 berechnet, um den die Kosten fiir den Katalysator
Amberlyst 36, ermittelt aus den Kosten fiir 250 g bei Sigma-Aldrich Chemie
GmbH, reduziert.

Die gesamten Investitionskosten fiir den Bau eines Equipments beziehungswei-
se dessen Hilfsstoffkosten wurden mit einer faktoriellen Beaufschlagung nach
Lang aus den Materialkosten ermittelt ([HE93]).

Fiir den Bau der Anlage wurde mit einer Bauzeit t; von einem Jahr und ei-
nem Kreditzinssatz z von 3% kalkuliert. Die Anfangsinvestitionen wurden mit

Gleichung 7.88 berechnet.
IC,=1C-(1+2)" (7.88)

Die Investitionskosten pro Betriebsstunde (ic) wurden fiir einen Abschrei-
bungszeitraum t, von zehn Jahren und einem Kreditzinssatz z von 3% be-

rechnet. .
_IC, z-(1+2)

- tbetr (1 + Z)ta -1

Die Betriebskosten ergeben sich aus den Kosten fiir die Hilfsstoffe und weite-

(7.89)

ren mit der Faktorenmethode geméfs Humphreys et al. bestimmten Punkten
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([HE93]). Die bendtigten Arbeitsstunden pro Tonne Produkt (¢,) zum Be-
trieb der Anlage wurden nach Wessell geméaft Gleichung 7.90 inklusive des
Faktors fiir Personalaufsicht, Urlaub/Krankheit, Laboruntersuchungen usw.
abgeschétzt ([HE93]).

4
(Mdest [t/d]

tarp[R/t] = 10- 1,575 (7.90)

)0,76
Die Gesamtkosten pro kg Produkt (gc) kénnen als Summe der Betriebskos-
ten pro kg Produkt (bc) und Investmentkosten pro kg Produkt (ic) berechnet

werden.

IC  BC
+ —

= — =ic+be (7.91)
Mdest Mdest

gc

7.2.3 Sensitivititsanalyse

Fiir die Sensitivitiatsanalyse wurden die Werte ausgewéhlter Variablen um 10%
reduziert und die Auswirkungen auf die produktmengenbezogenen Investiti-
onskosten (ic), Betriebskosten (bc) und Gesamtkosten (gc) beobachtet. Die
Sensitivitdt des Modells wird als Verstarkung (£2) beschrieben.

AKost
Verstarkung[ %] = AV%ET{E?%}] -100 (7.92)

7.3 Ergebnisse

7.3.1 Auslegung
Fiir die Auslegung der Anlage wurden die in Tabelle 7.3 zusammengefassten

und im Kapitel 7.2 auf Seite 119 begriindeten Parameter gewéhlt.

Tabelle 7.3: Parameter der Auslegung der Anlage zur biotechnologischen Produktion von

Acrolein aus Schlempe

Name Einheit Wert Name Einheit Wert
Ao 4.12 Miat tfm3 0.5
Aow 5.40 MMy g/mol 56
Acw -203.61 MM, g/mol 18
Baa 1167.89 M Mgpye g/mol 92
Bow 1838.68 MMgpa g/mol 74
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Name Einheit Wert Name Einheit Wert
B.w 1523.29 M Mipert g/mol 44
Can -41.56 MMpg g/mol 18
Car mM 15 MMpg g/mol 18
Cow -31.74 M Mg, g/mol 18
Cew -3196.41 M My, g/mol 18
Cuc g/l 20 MM, k g/mol 18
Cupar mM 15 MM, g g/mol 18
CreoH kg/m3 3.16 Nejec 2
CP,cw monk 76 Ne 0.4
CPu.PS — 6 Nprod Pa-s 8.00E-04
Py ps T 0 D 218
Cloub mM 110 Ppg bar 100
D.w 2474.46 © 0.96
AP mbar/m 6 R L 8.314
APo bar/h 0.017 Treuteri mM [h 270
Ey kcal /mol 16 Re 3000000
E.w 3.86 Pkat t/m? 1.2
€ejec,min kglkg 0.006 Pprod kgl 1
F m/s- \/W 3 PR kgl 1
Ipd 3 Psub kgl 1
JHD prod 3 T °C 37
JHS prod 0.1 toetr hla 8000
fusr 0.1 Tew,in °C -24
finert kg/kg 10 Tw,out °C -7
In 3 T'ps,out °C 47
fox 1.25 Tr °C 37
Jrecye 10 Tow °C 90
fst bar 1230 Tprod h 2.4
1 kat 0.0373  Ucona e 1600
Fid 0.8 Uevap o 1400
Greuteri kUl 0.8 Vi m3/a 1200000
H, 0.14 Tdest A mol — % 0.289
H,, m 2 T sumpf, A mol —%  6.4286E-05
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Name Einheit Wert Name Einheit Wert
Hyop a J [mol 28784 Yien 0.95
Hyopw J[mol 40800 YNH3 kg/ MU 29.38
HTU m 0.5 Yirans 0.95

Auslegung des Transformationsbereichs

Wihrend der Auslegung des Transformationsbereichs wurden die in Tabelle
7.4 beschriebenen Werte berechnet. Die notwendige Menge NaOH, um den pH
Wert der Schlempe auf 6,5 anzuheben, ist im Vergleich zum Substratstrom

klein.

Tabelle 7.4: Berechnete Werte und Ergebnisse der Auslegung des Transformationsbereichs.
Die Werte unterhalb des Teilungsstrichs sind relevant fiir die Bestimmung der Investitions-

kosten oder Betriebskosten.

Name  Einheit Wert
Xgye  kmol/h 1.65E+01
Mgye — t/h 1.52E-+00
Tirans D 4.07E-01
Virans —~ m? 6.11E+01
Xppa  kmol/h 1.57E+01
Mypa  t/h 1.16E+00

Greuters MU 4.89E+01
Greuters MU/h  1.20E+01
Vi ~ m3/h 1.50E-+02
Myaorr  t/h 4.74E-01

Auslegung des Dehydratisierungsbereichs

Wiéhrend der Auslegung des Dehydratisierungsbereichs wurden die in Tabelle
7.5 beschriebenen Werte berechnet. Aufgrund der langsamen Reaktion durch
die geringe 3-HPA Konzentration ist der Dehydratisierungsbereich zehn mal

so grofs wie der Transformationsbereich.
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Tabelle 7.5: Berechnete Werte und Ergebnisse der Auslegung des Dehydratisierungsbereichs.
Die Werte unterhalb des Teilungsstrichs sind relevant fiir die Bestimmung der Investitions-

kosten oder Betriebskosten.

Name Einheit Wert
Jrat 2.68E-+00
kaen ~ 1/h 2.08E-+00
Tdeh mM/h  3.12E+01
Taen D 2.87E-+00
Viden —m3 4.30E+02
Vit M3 1.79E+02
Ve~ m? 6.09E+02
X, kmol/h 1.49E+01
M,  t/h 8.34E-01
My 1 2.15E-+02

Auslegung des Destillationsbereichs

Wihrend der Auslegung des Destillationsbereichs wurden die in Tabelle 7.6 be-
schriebenen Werte berechnet. Zehn Trennstufen reichen aus, um das Destillat
auf 90 Gew.-% Acrolein aufzukonzentrieren und den Sumpfstrom auf 0,0002

Gew.-% Acrolein abzureichern.

Auslegung der Gesamtdimensionen

Wihrend der Auslegung der Gesamtdimensionen des Reaktors inklusive Ko-
lonnenbereich wurden die in Tabelle 7.7 beschriebenen Werte berechnet. Mit
einer Hohe von ca. 21 m (ca. 14 m Reaktionsbereich, ca. 7 m Destillationsbe-
reich) und einem Durchmesser von ca. 8 m hat der Apparat ein Volumen von
ca. 1100 m3.

Auslegung der Warmeiibertrager

Wihrend der Auslegung der Wérmeiibertrager wurden die in Tabelle 7.8 be-
schriebenen Werte berechnet. Im Reaktionsteil wird ca. siebeneinhalb Mal so

viel Energie fiir die Verdampfung bené6tigt wie im Destillationsteil.
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Tabelle 7.6: Berechnete Werte und Ergebnisse der Auslegung des Destillationsbereichs. Die
Werte unterhalb des Teilungsstrichs sind relevant fiir die Bestimmung der Investitionskosten

oder Betriebskosten.

Name  Einheit Wert Name Einheit Wert
Pr bar 6.23E-02 X, g kmol/h  5.90E-+03
Tyica K 261E+02  M,p t/h  1.06E+02
Ticaw K 310E+02 M,k t/h  9.56E-+00
a 121E+01  p,x kg/m3  4.35E-02
S 6.33E+03 v,k m/s  1.44E+01
Noin 3.51E4+00  Ag, m?2  5.14E+01
N 1LO5E+01  Ag m?  5.35E101
Hy m  T26E+00  Dg m  8.26E+00
Py bar 5.82E-01 Vi m3  3.89E+02
Py.R kg/m?  4.35E-02  zpa mol - %  2.09E-04
tar  mol-% 270E-04  Np-Ng -3.36E-01
2yar mol-% 252E-03  Np 7.27TE-+00
Pest bar 3.07E-02 dx mm 4.07E+00
Mot t/h  145E4H00  Vieek m3  2.82E+02

Tabelle 7.7: Berechnete Werte und Ergebnisse der Auslegung der Gesamtdimensionen des
Reaktors inklusive Kolonnenbereich. Die Werte unterhalb des Teilungsstrichs sind relevant

fiir die Bestimmung der Investitionskosten oder Betriebskosten.

Name Einheit Wert
Vg m3 7.38E+02
Dg m 8.26 E+00
fop.R 1.67E+00
Hpg m 1.38E-+01
Pt r  bar 1.35E+00
dr mm 5.67E+00
Ve —m? 1.13E+03
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Tabelle 7.8: Berechnete Werte und Ergebnisse der Auslegung der Wéarmeiibertrager. Die
Werte unterhalb des Teilungsstrichs sind relevant fiir die Bestimmung der Investitionskosten

oder Betriebskosten.

Name Einheit Wert
Tpsim °C 2.99E+402
qps MJJt  2.89E+03
Copsub o 7.58E-+01
Ows  MJ/h  3.35E+04

Qr MJ/h  2.07E+05
Qming  MJ/h  217TE4+04
Qx MJJh  2.71E+04
Tgest °C -4.00E+400
Qeonaxe MJJh  2.62E+05
Acvap M 5.33E+02
Awpap . M2 4.00E+01
Acond, g M2 5.08E+403
Mpsr  t/h 7.18E+01
Mpsx  t/h 9.37E+00
Muwsrc  t/h 3.66E+03
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Auslegung des Dampfejektors zur Vakuumerzeugung

Wahrend der Auslegung des Dampfejektors zur Vakuumerzeugung wurden die
in Tabelle 7.9 beschriebenen Werte berechnet. Es wird 133 Mal so viel Dampf

benétigt, wie Inertgas gefordert werden soll.

Tabelle 7.9: Berechnete Werte und Ergebnisse der Auslegung des Dampfejektors zur Vakuu-
merzeugung. Die Werte unterhalb des Teilungsstrichs sind relevant fiir die Bestimmung der

Investitionskosten oder Betriebskosten.

Name Einheit Wert
€ejec kgl/kg  1.33E-02
Mipere  t/h 3.20E-06
Mpg.cjee t/h 2.40E-04

Auslegung der Biokatalysatorproduktion

Wihrend der Auslegung des Reaktors zur Biokatalysatorproduktion wurden
die in Tabelle 7.10 beschriebenen Werte berechnet. 23 m3 Wachstumsmedium
werden bendtigt, um die Biokatalysatormenge herzustellen, die das Glycerin,
das sich in 150 m? Schlempe befindet, in 3-HPA umwandelt.

7.3.2 Kostenermittlung

Zur Bestimmung der bendétigten Equipmentkosten wurden die in Tabelle 7.11
zusammengefassten Preise als Referenz gewahlt. Mit diesen Referenzkosten
ergeben sich die in Tabelle 7.12 aufgefiihrten Equipmentkosten. Um die wei-
teren Kostenpunkte der Investitionskosten zu ermitteln wurden die in Tabel-
le 7.12 angegebenen Faktoren verwendet. Somit ergeben sich Gesamtinvesti-
tionskosten von ca. 12 Millionen FEuro. Hierbei sind die gesamten Investiti-
onskosten durch die Kosten fiir Baulanderschliefsung, Betonierung, Baustahl,
Gebaude, Rohrleitungen, Elektrik, Instrumentierung, Isolierung, Lackierung,
Brandschutz, Bauleitung und Engineering sechs Mal so hoch wie die reinen
Equipmentkosten. Zur Bestimmung der Kosten fiir die benotigten Hilfsstoffe
wurden die in Tabelle 7.13 zusammengefassten Preise als Referenz genutzt. Die
die daraus ermittelten Hilfsstoffkosten setzen sich gemafs Tabelle 7.14 zusam-

men. Weitere Betriebskosten wie die Kosten fiir die Sicherheit, Wartung und
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Tabelle 7.10: Berechnete Werte und Ergebnisse der Auslegung der Biokatalysatorproduktion.
Die Werte unterhalb des Teilungsstrichs sind relevant fiir die Bestimmung der Investitions-

kosten oder Betriebskosten.

Name Einheit Wert
Virodmin  M? 5.50E+01
Hprod m 8.85E-+00
Pitatproa  bar 8.68E-01
Dyprod m 2.95E+00
Tdprod m 9.84E-01
Nprod 1/s 2.48E+00
Virod m3 6.06E+01

dprod mm 1.30E+00
Woroa kW 5.62E+4-00
Vinediwm ~m3/h  2.29E401
Myue — t/h 4.59E-01

Myps — t/h 3.53E-01

Tabelle 7.11: Referenzkosten zur Ermittlung Investitionskosten fiir die einzelnen Apparate.

Es handelt sich nur um Materialkosten.

Equipment Grofe  Jahr Preis  Quelle
Behélter Kunststoff 60m? 2009 31.3 kEUR [Dut09]
Rithrwerk AISI 316 7.36kW 1995 15 kUSD  [Nav95|
Behélter AISI 304 100m? 2009 101 kEUR [Dut09]
Ejektor 9.07kg/h 1995 8 kUSD  [Nav95|

Wiérmetauscher AISI 304 500m? 2009 205 kKEUR  [Dut09]
Warmetauscher AISI 304 40m? 2009 32 kEUR  [Dut09]
Wiérmetauscher AISI 304  1000m? 2009 400 KEUR  [Dut09]
Amberlyst 36 250g¢ 2012  34.5 EUR [Sigl2c|
Raschig Ringe 10m3 2009 18.5 kKEUR [Dut09|
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Tabelle 7.12: Investitionskosten der Produktion von Acrolein aus nachwachsenden Rohstoffen

mit dem gewédhlten Ansatz.

Investitionskosten Faktor Kosten [x1000 EUR]
Biokatalysatorproduktion o1
Reaktor inkl. Kolonne 425
Ejektor 2
Verdampfer Reaktor 229
Verdampfer Kolonne 35
Kondensator Kolonne 888
Equipment Gesamt 1.2 1956
Dehydratisierungskatalysator 711
Fiillkorper 29
Baulanderschliefung 0.06 98
Betonierung 0.3 489
Baustahl 0.35 571
Gebaude 0.1 163
Rohrleitungen 1.6 2608
Elektrik 0.32 522
Instrumentierung 0.45 734
Isolierung 0.1 163
Lackierung 0.04 65
Brandschutz 0.1 163
Bauleitung 0.45 734
Engineering 0.93 1516
Gesamtkosten 12150
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Tabelle 7.13: Referenzkosten zur Ermittlung der Hilfsstoffkosten fiir die Berechnung der

Betriebskosten.
Stoff Einheit Jahr Preis  Quelle
Strom KWh 1990 0.05 USD [HE93]
Schlempe t 0 EUR Kap. 1
Glukose t 2012 40 USD  [Ali12]
Ammoniak t 2012 170 USD  [Ali12]
NaOH £ 2012 400 USD  [Ali12]
Prozessdampf (100 bar) t 2009 30 EUR [Dut09]
Kiihlwasser t 1990 0.05 USD [HE93]
Arbeiter L 1990 35 USD [HE93]

Versicherung wurden iiber die in Tabelle 7.14 angegebenen Faktoren bestimmt.
Die meisten Betriebskosten fallen fiir den Heizdampf an, in grofsem Abstand
gefolgt von den Kosten fiir Kithlmedium, Personalkosten und den Kosten fiir
NaOH zur Anhebung des pH Wertes der zugefiitterten Schlempe. Somit erge-
ben sich fiir die Produktion von Acrolein aus nachwachsenden Rohstoffen mit
dieser rigorosen Abschétzung spezifische Produktionskosten von 2,45 EUR /kg,
die sich aus 0,12 EUR /kg spezifischen Investitionskosten (ic) und 2,33 EUR /kg

spezifischen Betriebskosten (bc) zusammensetzen.

7.3.3 Sensitivititsanalyse

Die mit der Sensitivitdtsanalyse ermittelten Verstdrkungen (£2) sind fiir die
Variablen, bei denen Verstdrkungen tiber 0,1 % erreicht wurden, in Tabelle
7.15 zusammengefasst. Den grofiten Einfluss auf die Gesamtkosten haben eine
Veranderung der Reaktortemperatur, der Acroleinkonzentration im Reaktor
und der Acroleinkonzentration im Destillat. Die Verstarkungen, welche durch
die Variation der Equipmentkosten oder Hilfsstoftkosten erzielt wurden, sind in
Tabelle 7.16 dargestellt. Hier hat nur die Verdnderung der Prozessdampfkosten

einen deutlichen Einfluss auf die Gesamtkosten.
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Tabelle 7.14: Betriebskosten der Produktion von Acrolein aus nachwachsenden Rohstoffen

mit dem gewadhlten Ansatz.

Direkte Kosten (DC) Einheit Wert Kosten [EUR /t]
Riihrerleistung W04 KW 5.62 0.26
Wachstumsmedium Vipegivm ~ m3/h 22.94 0.00
Glukose My, t/h 0.46 10.37
Ammoniakwasser 25% Myps  t/h 0.35 33.88
Substrat Vi m3/h 150 0.00
NaOH My zon t/h 0.47 107.19
Heizdampf Reaktor Mpg g t/h 71.76 1606.18
Heizdampf Kolonne MP&K t/h 9.37 209.84
Heizdampf Ejektor Mpg cjec t/h 2.40E-04 0.01
Kiihlwasser M, t/h 3655.68 169.06
Personalkosten 121.85
Wartung 0.05-1C/h 0.04
Indirekte Kosten

Sicherheit 0.03-DC 67.76
Versicherung 0.0075-IC/h 0.01
Gesamt 2326.45
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Tabelle 7.15: Sensitivitdtsanalyse. Ermittelte Verstirkungen () fiir die Variation ausge-

suchter Variablen, bei denen eine Verstdarkung > 0,1 auftritt.

Variable Q. [%] Qe (%] Qe [%)] Variable Q. [%] e [%] Qe [%]
Car 40.7  -113.6  -110.0 Nprod 1.4 0.0 0.1
Cltue 0.0 0.5 0.4 Pprod -1.0 0.5 0.5
Cupar  -18.1 0.0 -0.9 Treuteri 0.9 0.0 0.0
CnaoH 0.0 4.7 4.5 Re 1.4 0.0 0.1
CPew 0.0 8.3 7.9 toetr -54.0 4.2 1.3
Cloup -51.7 0.8 -1.8 T in 7.1 4.2 4.3
F -5.3 0.0 -0.3 T out 16.6 -3.2 2.2
fpa 0.2 0.0 0.0 Tps.out 9.9 5.5 4.7
fupproa 0.2 0.0 0.0 Tr 22335 68.7 53.6
Jusr 0.8 0.0 0.0 Tous -1.6 -19.7  -188
fn 3.5 0.0 0.2 Torod 0.0 0.5 0.5
fox 0.9 9.3 8.9 Usond -24.3 0.0 1.2
freeye -1.0 -2.2 2.1 Uevap 7.2 0.0 0.4
ST kat -51.2 0.0 2.6 Veap -54.5 4.5 7.0
Greuteri 1.0 2.0 1.9 T dest A 104.1  63.7 65.8
H, 4.5 0.0 0.2 Toumpfd 2.2 2.6 2.5
Hipy 1.3 0.0 0.1 Yien -71.3 0.8 -2.8
HTU 3.5 0.0 0.2 YNH3 0.0 1.5 1.4
Misat 8.3 0.0 0.4 Yirans -52.7 0.8 -1.9
MM, 0.0 7.5 7.1
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Tabelle 7.16: Sensitivitidtsanalyse. Ermittelte Verstirkungen (2) fiir die Variation der Equip-

mentkosten und Hilfsstoffkosten.

CC Qi 1% Qe 1% Qe %)
Behilter Polyester 2.0 0.0 0.1
Rithrwerk 1.0 0.0 0.0
Behilter fiir Kolonne und Reaktor AISI 304  24.5 0.0 1.2
Katalysator 5.9 0.0 0.3
Fiillkérper Pall Ring 2 inch AISI 304 0.2 0.0 0.0
Dampf Ejektor 2-stufig 0.1 0.0 0.0
Wiérmetauscher 66.3 0.0 3.3
Strom 0.0 0.0 0.0
Glukose 0.0 0.5 0.4
Ammoniak 0.0 1.5 1.4
NaOH 0.0 4.7 4.5
Prozessdampf (100 bar) 0.0 80.4 76.4
Kiihlwasser 0.0 7.5 7.1
Arbeiter 0.0 5.4 5.1
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7.4 Diskussion

7.4.1 Auslegung

Die Aufgabe der Berechnungen war eine rigorose Auslegung einer potentiellen
Anlage, welche die Erkenntnisse aus dieser Arbeit nutzt. Hierbei wurden zur
Vereinfachung und Beschreibbarkeit des Problems einige Annahmen getroffen.
Die Annahme, dass die Reaktionsgeschwindigkeit der Umwandlung von Glyce-
rin zu 3-HPA unabhéngig von der Glycerinkonzentration ist scheint belastbar,
da Doleyres et al., Riitti et al. und Krauter et al. bei verschiedenen Glycerin-
konzentrationen vergleichbare Reaktionsgeschwindigkeiten beobachtet haben
([DBVLO5], [Riit10], [KWV12]). Die Unabhéngigkeit der Reaktionsgeschwin-
digkeit von der Temperatur erscheint eigentlich unwahrscheinlich, jedoch haben
Doleyres et al. (23,2 ;% bei 30 °C), Riitti et al. (18,3 ;% bei 30 °C) und Krauter
et al. (21,6 ;% bei 45 °C) bei verschiedenen Temperaturen vergleichbare Ergeb-
nisse erzielt. Im Temperaturbereich von 30°C bis 45°C scheint die Annahme
einer Unabhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der Temperatur legi-
tim. Das Volumen der Katalysatortridger wurde vernachlassigt, da hier keine
ausreichenden Informationen vorlagen. Die Menge des bendtigten Natriumhy-
droxids (NaOH), um den pH Wert der Schlempe von 4,3 auf 6,5 anzuheben,
wurde in Versuchen im 40 ml Mafstab durchgefiihrt und ist in Falle des Scale-
up dementsprechend fehlerbehaftet. Jedoch ist die benotigte Menge NaOH um
den Faktor 300 kleiner als die Menge der Schlempe, weshalb ein Fehler nur
begrenzte Auswirkungen auf die Produktkosten hat. Dies wird auch von der
Sensitivitdtsanalyse bestétigt (siehe Tabelle 7.15).

Es wurde angenommen, dass fiir den Feststoffkatalysator Amberlyst 36 (Hg =
0,14) ein exponentieller Zusammenhang zwischen der Hammett Aciditit des
Katalysators und der Reaktionsgeschwindigkeit besteht, wie ihn Hall et al.
fiir Phosphorsdure bei Hammett Aciditdten Hy > 0 gefunden haben ([HS50]).
Die Kostanten dieser Beziehung wurden mit den Messwerten aus den Versu-
chen mit Amberlyst 36 angepasst. Jedoch hatten Hall et al. auch Messwerte
erhalten, die darauf hindeuten koénnten, dass bei noch niedrigeren Hammett
Aciditaten die Konstanten nicht mehr unabhéngig von diesen sind. Eventuelle
Ungenauigkeiten in der Beziehung zwischen Hammett Aciditdt und Reaktions-

geschwindigkeit wirken sich jedoch nicht auf die berechneten Kosten aus, da
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hier die Reaktionsgeschwindigkeit bei der Referenzaciditét berechnet wurde.
Die Sensitivitédtsanalyse konnte jedoch fehlerbehaftete Werte fiir eine Variation
der Hammett Aciditat des Katalysators liefern.

Auch die exponentielle Abhéngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit von der
Temperatur wurde geméf Hall et al. gestaltet ([HS50]). Diese hat ebenfalls
keinen Einfluss auf die berechneten Kosten, da die Berechnung bei der Refe-
renztemperatur von 37°C durchgefiithrt wurde. Die Sensitivitdtsanalyse konnte
jedoch wieder fehlerbehaftete Werte fiir eine Variation der Temperatur liefern.
Es wurde angenommen, dass der Dampf, welcher aus dem Reaktor aufsteigt,
nur Wasser und Acrolein enthélt. Diese Annahme beruht darauf, dass weite-
re Substanzen im Medium wie Glycerin oder Laktat einen deutlich héheren
Siedepunkt als Wasser haben und/oder nur sehr verdiinnt im Reaktionsme-
dium vorliegen. Weiterhin wurde auf die Verwendung von Aktivitatskoeffizi-
enten verzichtet und stattdessen mit der realtiven Fliichtigkeit gerechnet, um
die Komplexitdt des Modells nicht noch zu vergrofern. Nichtideales Verhalten
wird somit vernachléssigt, jedoch konnten Skogestad et al. zeigen, dass mit
entsprechenden Sicherheitsfaktoren realistische Dimensionen erhalten werden
([WACPOT]).

Weiterhin wurde angenommen, dass der Dampf, welcher aus dem Reaktionsbe-
reich aufsteigt, sowie der Dampf und die Fliissigkeit in der Kolonne die Dichte
und die Molmasse von Wasser haben. Dariiber hinaus wurde angenommen,
dass sich der Dampf wie ein ideales Gas verhélt. Dies mag fiir den Dampf
aus dem Reaktionsteil und den Dampf beziehungsweise die Fliissigkeit im Ab-
triebsteil der Kolonne giiltig sein, da diese nahezu nur aus Wasser bestehen,
jedoch werden sich die Eigenschaften der Gemische mit zunehmender Acro-
leinkonzentration verdndern. Dies sollte bei einer detaillierten Auslegung der
Anlage berticksichtigt werden. Als Destillatkonzentration wurden 90 Gew.-%
Acrolein angenommen. Jedoch werden Folgereaktionen in stark wassriger Lo-
sung durchgefiihrt. So wird zur Produktion von 1,3-Propandiol eine wéssrige
Loésung mit nur 16 Gew.-% Acrolein verwendet ([BA00]). Wenn die Acrolein-
konzentration im Produkt der in diesem Projekt ausgelegten Anlage gesenkt
wird, verringern sich die Produktionskosten des Produkts deutlich (siehe Ta-
belle 7.15). So kénnten die Produktionskosten deutlich reduziert werden, da

die Reinheit des Produkts auch bei solch geringen Acroleinkonzentrationen
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noch sichergestellt werden kann wie in den Destillationsversuchen gezeigt wur-
de (siche Abbildung 6.17). Die Kolonnendimensionen und Produktionskosten
héngen stark von der zu destillierenden Dampfmenge ab. Diese resultiert di-
rekt aus der angenommenen Acroleinkonzentration im Reaktionsmedium. Je
geringer die Acroleinkonzentration ist, umso mehr Medium muss verdampft
werden, um das Acrolein zu entfernen (siehe Tabelle 7.15). Fiir L. reuter: liegt
die minimale inhibierende 3-HPA Konzentration bei 30 bis 50 mM und die
minimale bakteriozide Konzentration bei 60 bis 120 mM. Fiir Acrolein sind
keine Werte bekannt ([CLV*07]).

Die Warmeiibergangskoeffizienten sind von vielen Faktoren abhédngig und wur-
den nur grob abgeschétzt. Jedoch wirken sich veranderte Warmeiibergangsko-
effizienten kaum auf die Produktkosten aus (siche Tabelle 7.15). Die Stoffdaten
des Kiihlmediums wurden mit denen von Wasser abgeschétzt. Andere Stoffda-
ten wiirden aber auch nur mit einer Verstarkung von weniger als +10% in die
Gesamtproduktkosten eingehen (siche Tabelle 7.15).

Es wurde fiir die Auslegung des Vakuums ein zweistufiger Dampfejektor ge-
wahlt, welcher Absolutdriicke im einstelligen mbar Bereich erreichen kann und
fiir die hier geforderten Driicke absolut ausreichend ist ([BHT73|). Bei der Be-
stimmung des zu fordernden Inertstroms wurde auf Vorgaben zur Dichtigkeit
von Anlagen zurtickgegriffen (|[Web06]). Unter der Annahme, dass sich das in
den Reaktor eintretende Gas wie ein idealen Gas verhéalt, wurde der Leckage-
strom fiir den Behélter berechnet. Es wurde zuséatzlich ein Sicherheitsfaktor
von 10 gewéhlt. In der Regel werden an die Dichtigkeit von Vakuumanlagen
noch héhere Anspriiche gestellt. Die Grofe des Inertgasstroms wirkt sich je-
doch kaum auf die Produktkosten aus (Alle Verstarkungen < 0,1%, deshalb
nicht in Tabelle 7.15 dargestellt).

Die fraglichsten Punkte bei der Biokatalysatorproduktion sind, ob die an-
genommene Produktivitdt unter unsterilen Bedingungen dauerhaft gehalten
werden kann und wie oft sich der Biokatalysator wiederverwenden lasst. Die
Senstitivitdtsanalyse zeigt jedoch, dass beide Werte nur einen marginalen Ein-
fluss auf die Gesamtproduktkosten haben. Dies ist nur deshalb der Fall, da
angenommen wird, dass faktisch kostenlose Schlempe (aufgrund der Weiter-
verwendung) alle Mediumkomponenten aufser der Kohlenstoffquelle ersetzen

kann. Wiirde das Wachstumsmedium stattdessen 100 EUR/t kosten, wiirden
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sich die Gesamtproduktkosten um 67% erhohen. Der Bedarf an Ammoniak-
wasser zur Titration wahrend des Wachstums wurde in diesem Projekt nur bei
Versuchen in 1,25 1 Medium abgeschéitzt, wodurch sich Fehler beim scale-up
auf die sehr viel grofseren Dimensionen verstidrken kénnen. Jedoch zeigt sich,
dass ein verdnderter Bedarf an Ammoniakwasser nur einen marginalen Einfluss

auf die Gesamtproduktkosten hat (siehe Tabelle 7.15).

7.4.2 Kostenermittlung

Aufgabe der Kostenermittlung war es, fiir einen potentiellen Prozess, der die
Erkenntnisse aus dieser Arbeit nutzt, die Produktkosten abzuschétzen. Mit
Hilfe der Exponentenmethode wurden basierend auf Referenzpreisen (siehe
Tabelle 7.11) die Materialkosten fiir das Equipment in der benétigten Grofe
berechnet. Diese Methode ist relativ ungenau, wenn die Groke des Referenze-
quipments und die Grofse des geplanten Equipments weit auseinander liegen
(£50%, [HE93]). Die Genauigkeit kann dadurch erhéht werden, dass ein Re-
ferenzequipment gewéhlt wird, welches von der Grofse relativ nah an der ge-
planten Grofse liegt. Dies war fiir alle Equipments aufter fiir den Behélter zur
Unterbringung der Reaktionsbereiche und des Destillationsbereichs maoglich
(100 m? Referenz fiir 1126 m3 geplant). Auch equipmentspezifische Exponen-
ten, wie sie hier verwendet wurden, konnen die Genauigkeit der Kostenschét-
zung erhohen (siehe Tabelle 7.1). Die Preisentwicklung in den letzten Jahren
wurde iiber den jahresmittleren Chemical Engineering Plant Cost Index (CEP-
CI) beriicksichtigt. Hierbei wurde als aktueller Index der jahresmittlere Index
von 2011 verwendet. Die bisherigen Preissteigerungen in den Jahren 2012 und
2013 wurden somit vernachléssigt. Eine hohere Genauigkeit der Kostenschét-
zung hétte durch die Verwendung von equipmentspezifischen Indizes erreicht
werden konnen, worauf aber aufgrund des mangelnden Zugriffs auf diese In-
dizes verzichtet werden musste. Die restlichen Investitionskosten, welche bei
dem Bau einer Anlage entstehen, wurden iiber sogenannte Lang Faktoren ab-
geschétzt. Auch diese Methode ist relativ ungenau (£50%, [HE93]) und musste
aufgrund des Anfangsstadiums der Anlagenplanung und dem daraus resultie-
renden Mangel an Detailinformationen verwendet werden. Die Genauigkeit der
Kostenschitzung konnte noch etwas erhoht werden, wenn equipmentspezifische

Faktoren verwendet wiirden. Da die {iber Faktoren abgeschéatzten Kosten fiinf
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Mal so hoch sind wie die Materialkosten des Equipments, sollte nicht davon
ausgegangenen werden, dass bei der in diesem Projekt durchgefiihrten Kosten-
schitzung der Investitionskosen Genauigkeiten iiber +50% erreicht wurden.
Auch die Betriebskosten wurden mit der gleichen Vorgehensweise abgeschétzt,
wodurch die Genauigkeit der Schitzung der Betriebskosten im selben Bereich
liegen wird. Die Kostenschétzung kann also nur einen ersten Einblick liefern,
in welcher Gréfenordnung sich die Produktionskosten befinden koénnten. Die
ermittelten Kosten des Produkts von 2,42 EUR /kg +50% liegen in einer Gro-
fsenordnung, welche zeigt dass der angedachte Prozess bei entsprechender Op-
timierung in naher Zukunft zu den Produktionskosten aus Roholderivaten auf-
schlieffen kann (ca. 2 USD /kg, [Alil12]).

7.4.3 Sensitivititsanalyse

Die Aufgabe der Sensitivitdtsanalyse war es zu ermitteln, welche Faktoren
den groften Einfluss auf die Kosen haben, um eine zukiinftige Optimierung
zu unterstiitzen. Vier Variablen wirken mit einer betragsméafigen Verstirkung
von mehr als 10% auf die Gesamtproduktkosten: die Acroleinkonzentration im
Reaktionsbereich, die Temperatur im Reaktionsbereich, die Temperatur des
Substrates und die Acroleinkonzentration im Produkt (siche Tabelle 7.15).

Die Acroleinkonzentration im Reaktor hat einen so starken Einfluss auf die Ge-
samtkosten, da sie unmittelbar bestimmt, wie viel Medium verdampft werden
muss, um das Acrolein aus dem Reaktionsbereich zu entfernen. Wenn im Reak-
tionsbereich aufgrund geringerer Acroleinkonzentration mehr verdampft wer-
den muss, miissten vor allem der Destillationsbereich und die Wéarmeitibertrager
vergrofsert werden. Aufserdem wére mehr Heizdampf und Kiihlwasser nétig, wo-
durch die Kosten gesteigert wiirden. Die Acroleinresistenz des Biokatalysators
sollte also moglichst ausgereizt werden und es sollte ein moglichst resistenter
Ganzzellbiokatalysator verwendet werden. Alternativ kénnte die Verwendung
eines Aldehydfangers wie Carbohydrazid eine héhere Acroleinkonzentration
nach saurer Spaltung und Dehydratisierung im Dehydratisierungsbereich bei
gleichzeitig geringer Aldehydkonzentration im Transformationsbereich ermdog-
lichen. Jedoch miisste hierfiir ein wirtschaftlicher Ansatz des Carbohydrazid-
recyclings gefunden werden, um eine Kontamination des Mediums (Schlempe

die weiterverwendet werden soll) zu vermeiden und nicht zusétzliche Kosten
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fiir die kontinuierliche Zugabe neuen Aldehydfiangers zu generieren.

Eine hohere Temperatur im Reaktionsbereich sorgt dafiir, dass mehr Wasser
im Reaktionsbereich verdampft und damit fiir eine niedrigere Acroleinkonzen-
tration im Dampf, der aus dem Reaktionsbereich aufsteigt, was einen grofse-
ren Dampfstrom zur Entfernung des Acroleins notig macht. Dadurch entste-
hen hohere Investitionskosten fiir die Warmetauscher und den Destillations-
bereich. Jedoch steigt bei einer hoheren Temperatur die Reaktionsgeschwin-
digkeit der Dehydratisierung deutlich, was zu geringeren Investitionskosten
fiir den Dehydratisierungsbereich und den Dehydratisierungskatalysator fiihrt.
Damit werden die Mehrkosten fiir die Warmetauscher und den Destillations-
bereich mehr als kompensiert. Die Betriebskosten hingegen werden mafigeblich
von dem Heizdampfbedarf bestimmt, der aufgrund des groferen notwendigen
Dampfstroms zunimmt und die Betriebskosten deutlich erh6ht. Eine niedrige
Temperatur im Reaktionsbereich ist aber nur ratsam, wenn sich die Anla-
gendimensionen in Grenzen halten und sich das Destillat noch wirtschaftlich
kondensieren l&sst.

Das Substrat dagegen sollte so heift wie mdglich verarbeitet werden, da es die
zusétzlich notwendige Warmemenge zur Verdampfung im Reaktionsbereich re-
duziert. Die Nutzung eines Substrates (Schlempe) mit mehr als 99°C scheint
jedoch unrealistisch, selbst wenn es direkt aus der Ethanoldestillation kommt.
Eine Erhohung der Substrattemperatur auf 99°C wiirde nur eine Reduktion
der Gesamtproduktkosten um 2% bedeuten.

Eine niedrigere Acroleinkonzentration im Destillat fiihrt zu niedrigeren Kosten
des Produkts. Dies liegt vor allem daran, dass weniger Trennstufen benotigt
werden, um die geforderte Acroleinkonzentration zu erreichen und die Pro-
duktmenge zunimmt, wodurch die spezifischen Kosten fallen. Folgereaktionen
werden in der Regel in stark wéssriger Losung durchgefiihrt. So wird zur Pro-
duktion von 1,3-Propandiol eine wéssrige Losung mit nur 16 Gew.-% Acrolein
verwendet (|[BA00]). Die Acroleinkonzentration im Destillat sollte also nicht
hoher als notig sein. Eine niedrigere Acroleinkonzentration im Destillat fithrt
auch zu einer hoheren Temperatur, bei der das Destillat kondensiert werden
kann, wodurch die Kondensation vereinfacht wird.

Bei der Sensitivitdtsanalyse der Equipment- und Hilfsstoffkosten stechen nur

die Kosten fiir den Heizdampf heraus. Diese machen einen Grofsteil der Be-
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triebkosten aus und beeinflussen somit die Gesamtproduktkosten stark (siehe
Tabelle 7.14). Es sollte versucht werden, den Heizdampf am Standort so giins-
tig wie moglich zur Verfiigung zu stellen.

Dariiber hinaus wurden die Kosten fiir das Kiihlmittel des Kondensators mit
denen von Kiihlwasser abgeschétzt. Die tatsdchlichen Kosten fiir die Bereit-
stellung eines Kiihlmittels bei -24°C sollten deutlich hoher sein und hétten
somit auch einen grofen Einfluss auf die Produktgesamtkosten. Wenn keine
vertretbaren Kiihlmittelkosten erreichbar sind, sollte auf ein anderes Anlagen-
konzept ausgewichen werden, bei dem der weniger acroleinhaltige Dampf direkt
nach dem Reaktionsbereich mit normalem Kiihlwasser kondensiert wird. An-
schliefend konnte dieses Produkt bei héherem Druck (ca. 300 mbar) destilliert
werden, was eine Warmeintegration des Kolonnenkondensators mit dem Ver-
dampfer des Reaktionsbereichs ermdglichen und somit die Verwendung von
sehr kalten Kiihlmitteln verhindern wiirde. Alternativ sollten andere Ansét-
ze zur Abtrennung des Acroleins, welche seine leichte Fliichtigkeit ausnutzen,
iiberpriift werden. Hierzu konnten das Gas-Stripping oder die Pervaporation

gehoren.
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Kapitel 8

Abschliefiende Zusammenfassung
und Ausblick

Bei den Untersuchungen zur Ganzzellbiokatalysatorproduktion fiir die Trans-
formation von Glycerin zu 3-HPA konnte erstmals gezeigt werden, dass sich
das Wachstum von L. reuteri ATCC 53608 durch Zugabe von Schlempe aus
der Bioethanolherstellung steigern léasst. Dieser Effekt lasst sich auf das in
der Schlempe enthaltene Glycerin zuriickfithren. Eine Beschrankung des MRS
Mediums auf Hefeextrakt anstelle von Hefeextrakt, Fleischextrakt und Pep-
ton war bei vergleichbarer Kataysatorausbeute moglich. Jedoch war es nicht
moglich, den Hefeextraktbedarf von L. reuteri ATCC 53608 durch Zugabe von
50 ml/1 Hefezellen enthaltenen Sirup zu befriedigen. Um die Biokatalysator-
konzentration kostengiinstig zu gestalten, sollte sich die weitere Forschung auf
den Einsatz hoherer Hefezellkonzentrationen, welche zum Beispiel durch Zen-
trifugation von Schlempe erhalten werden konnen, ausrichten. Dariiber hinaus
scheinen die Féahigkeiten von L. reuter: ATCC 53608 Hefezellen zu lysieren be-
schriankt. Die Arbeit mit anderen L. reuter: Stdmmen, welche an mit Schlempe
vergleichbare Medien gewdhnt sind und deshalb bessere proteolytische Fahig-
keiten besitzen, erscheint auch lohnenswert. Diese Organismen wie L. reuteri
CRL 1098 oder Lactobacillus 208-A wurden bisher noch nicht ausreichend auf
ihre Fahigkeit 3-HPA zu produzieren und ihre 3-HPA Resistenz hin untersucht
([RFVO01], [SS60]).

Des weiteren wurde erstmals die unsterile und unbegaste Biokatalysatorpro-

duktion gezeigt, welche sich positiv auf die Betriebskosten und Investitions-
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kosten fiir die Biokatalysatorproduktion auswirkt. Die hochste Produktivitat
der Biokatalysatorproduktion wurde unsteril und unbegast mit einer Ammo-
niaktitration bei kontinuierlichem Betrieb erreicht. Hier wére es sinnvoll, bei
weiteren Forschungen den dauerhaften Betrieb zu etablieren.

In dieser Arbeit wurde erstmals die gezielte Biotransformation von Glycerin
zu 3-HPA in Sirup und DDGS aus der Bioethanolherstellung mit L. reuteri
ATCC 53608 durchgefiihrt und untersucht. Unter den gewéhlten Bedingun-
gen wird im DDGS-haltigen Medium im Vergleich zu der Biotransformation
im reinstglycerinhaltigen Medium eine 68% hohere 3-HPA Konzentration er-
reicht. Eine noch weiter zu untersuchende Ursache dafiir konnte die Nutzung
von Pentosen zur Glycolyse sein, ohne Reduktionsequivalente zu bilden.
Aufserdem wurde die erreichte 3-HPA Konzentration bei verschiedenen Bedin-
gungen untersucht. Hierbei wurde gefunden, dass im siruphaltigen Medium
deutlich weniger Biokatalysator notig ist, um die gleiche 3-HPA Konzentration
zu erreichen. Bei niedrigen pH Werten wird die Biotransformation in Sirup
oder DDGS haltigem Medium stark inhibiert. Weitere Forschung sollte die ge-
nauen Ursachen der Inhibierung klaren.

Die Aufreinigung ist einer der Schiisselfaktoren fiir einen wirtschaftlichen Pro-
zess. Die untersuchten Alternativverfahren zur Reaktivdestillation oder zum
Reaktivstripping haben sich allesamt als nicht effektiv erwiesen. Es wurde
erstmals die Kinetik der Dehydratisierung von 3-HPA zu Acrolein bei hohen
Saurekonzentrationen und geringen Aldehydkonzentrationen untersucht. Mit
Amberlyst 36 wurde ein Feststoffkatalysator gefunden, der in der Lage ist die
Dehydratisierung unter den gewiinschten Bedingungen zu katalysieren. Weite-
re Forschung ist n6tig, um die optimalen Bedingungen fiir die Dehydratisierung
mit Amberlyst 36 zu finden. Auch die Suche nach effektiveren Katalysatoren
kann die Investitionskosten fiir den Dehydratisierungsbereich weiter reduzie-
ren. Mit Hilfe der Reaktivdestillation konnten erstmals Acroleinkonzentratio-
nen iiber 100 g/l erreicht werden, ohne Aldehydfinger oder Gefriertrocknung
zu verwenden. Auch das Strippen des in-situ produzierten Acroleins lieferte
vielversprechende Ergebnisse. Jedoch miissen noch die Probleme hinsichtlich
der Riickgewinnung des Acroleins aus dem Gasstrom geldst werden.
Abschliefsend konnten mit Hilfe einer rigorosen Auslegung sowie einer Kombi-

nation aus Faktorenmethode und Indexmethode die Produktkosten einer po-
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tentiellen Anlage zur Produktion von Acrolein aus Schlempe aus der Bioetha-
nolproduktion abgeschétzt werden. Diese lagen in einer Grofenordnung von
2,45 EUR, welche - bei entsprechender Prozessoptimierung - eine zur Produk-
tion aus Erdolderivaten konkurrenzfihige Produktion von Acrolein in naher
Zukunft erwarten lassen kann. Die aufgestellte Auslegungsmethode ist aufer-
dem dazu geeignet die Kosten alternativer Prozesse abzuschétzen. Im Laufe
der weiteren Forschung sollte der hier durchgerechnete Prozess optimiert und
mit anderen Varianten wie der Produktion ohne Biokatalysatorrecycling (wo-
durch hoéhere 3-HPA Konzentrationen und Acroleinkonzentrationen méoglich
sind) oder der Produktion mit Aldehydfingern verglichen werden. Die Sensiti-
vitdtsanalyse hat gezeigt, dass die Acroleinkonzentration den grofsten Einfluss
auf die Produktkosten hat. Deshalb sollte neben der Optimierung des Pro-
duktionsprozesses und den anderen genannten Forschungsfeldern die Untersu-
chung der Acroleinresistenz von L. reuteri beziehungsweise die Untersuchung
des Einflusses von Phosphaten und Sulfaten auf die Transformation und die

Dehydratisierung hohe Forschungsprioritdat haben.

Die Nutzung des Ansatzes aus dem mit Lactobacillen kontaminierten Bioetha-
nolprozess zur Produktion von Acrolein aus nachwachsenden Rohstoffen wurde
intensiv untersucht und liefert neue Denkanstofe fiir die weitere Forschung an
einem Prozess zur Produktion einer Plattformchemikalie fiir acroleinbasierte
Chemikalien aus nachwachsenden Rohstoffen im industriellen Mafstab. Zu-
satzlich konnte das Wissen iiber die Vorginge wahrend des kontaminierten
Ethanolprozesses und deren Einflussfaktoren erhoht werden, was helfen kann

diesen sicherer und stabiler zu machen.
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