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Kooperation innerhalb des Projektes

Es wurden neun Projektmeetings und ein Statusseminar innerhalb des Projektes durchgefiihrt. Es

nahmen jeweils Vertreter und Vertreterinnen der drei Projektpartner teil.

1.

2.

7.

8.

9.

Projektmeeting

Projektmeeting

. Projektmeeting
. Projektmeeting
. Projektmeeting

. Projektmeeting

Projektmeeting
Projektmeeting

Projektmeeting

Statusseminar:

31.07.2008 Bexbach
07.11.2008 Stuttgart
04.03.2009 Stuttgart
19.06.2009 Bexbach
07.10.2009 Hannover
25.01.2010 Stuttgart
22.07.2010 Bexbach
13.10.2010 Stuttgart
15.02.2011 Stuttgart

21.10.2009 Zwingenberg

Aufgrund der ortlichen Nahe war es fir die Mitarbeiter und Mitarbeiterinnen des IGVT der Universi-

tat Stuttgart und der Subitec GmbH moglich, besonders eng zusammen zu arbeiten. Die gute Zu-

sammenarbeit mit KD-Pharma war durch einen konstanten telefonischen und schriftlichen Verkehr

gewabhrleistet.



1. Zusammenfassung

Ausgehend von vier in Laborkultivierungsstanden untersuchten EPA-haltigen Mikroalgenarten
konnten die drei Spezies Phaeodactylum tricornutum, Monodus subterraneus sowie Nannochloropsis
oculata in Pilotanlagen im Freiland kultiviert werden. Hierbei wurde in der Pilotanlage in Eutingen-
Weitingen im Sommer 2009 zur Kultivierung auch Rauchgas als industrielle CO,-Quelle erfolgreich
eingesetzt — eine wichtige Voraussetzung fiir eine wirtschaftliche Produktion im industriellen
MafRstab. Die produzierte Biomasse wurde den Projektpartnern IGVT und KD Pharma fiir Aufschluss-
und Extraktionsversuche zur Verfligung gestellt.

Die Kieselalge Phaeodactylum tricornutum zeigte bei dem Vergleich von Aufschluss- und
Extraktionsversuchen die besten Ergebnisse, so dass die Untersuchungen ab Herbst 2009
ausschlieBlich mit dieser Spezies durchgefiihrt wurden. Ein Vorteil der Verwendung von
Phaeodactylum tricornutum als EPA-Quelle besteht darin, dass ein Aufschluss der Algenbiomasse
nicht zwingend erfolgen muss: So konnte bei einer Ethanolextraktion von feuchter Biomasse eine
Ausbeute von bis zu 90 % erzielt werden. Die Extraktion von EPA-haltigen Galaktolipiden aus feuchter
Biomasse stellt energetisch gesehen eine interessante Variante dar, jedoch ist ein grofRes Ethanol-zu-
Biomasse-Verhaltnis notwendig, und damit ist die Produktkonzentration, auch bei vollstandiger
Extraktion, niedrig. Daher entschied man sich, weitere Versuche zur direkten Umesterung aus zuvor
getrockneter Biomasse durchzufiihren, um die Produktkonzentration im Extrakt zu erhéhen.

Als robustes Verfahren zur Gewinnung des Algendls hat sich dabei die saure Veresterung mit
anschlieRender Neutralisation und CO,-Extraktion herausgestellt, die die besten Ergebnisse bei
verschiedenen Rohstoffen lieferte. Die CO,-Extraktion der Galactolipide aus nicht aufgeschlossener,
getrockneter Phaeodactylum tricornutum-Biomasse erwies sich — auch mit Ethanol als Modifier - als
nicht wirtschaftlich. Mit Hilfe der Chromatografie mittels Gberkritischem CO, (SFC) war es moglich,
nach saurer Veresterung und anschlieBender CO,-Extraktion (SFE) ein Ol mit (iber 90 % EPA-Gehalt zu
erhalten.

Das Haupttrennproblem bei der Gewinnung von EPA aus Fischdl ist die Trennung von EPA und DHA.
Ole aus Algen enthalten entweder EPA oder DHA als Hauptkomponente. Damit verlagert sich das
Haupttrennproblem auf die Trennung von EPA oder DHA von anderen Begleitstoffen oder
Fettsduren, wie im Falle der Phaeodactylum-Ole die C20:3.



2. Anlass und Zielsetzung

Ziel des Projektes war die Entwicklung eines integrierten Prozesses zur Gewinnung von EPA-reichem
Algendl aus phototroph produzierten Algen. Das Uber Extraktion mit Gberkritischem CO, gewonnene
Ol zeichnet sich durch einen hohen Anteil der essentiellen Omega-3-Fettsidure EPA (Eicosapentaen-
saure) aus. Durch die Produktion von EPA mit phototrophen Algen in neu entwickelten Photobioreak-
toren steht eine kostenglinstige und rein vegetarische Quelle fiir Omega-3-Fettsauren zur Verfligung.
Die gewonnenen Algendle konnen als funktionelle Lebensmittel fiir eine gesunde menschliche Ernah-
rung eingesetzt werden. Die Gewinnung der Algendéle sollte durch den Einsatz von Uberkritischem
CO, (SFE — Supercritical Fluid Extraction) fiir die selektive Extraktion der Omega-3-Fettsduren aus der
zuvor aufgeschlossenen Algenmatrix erfolgen. Ziel war es hierbei, eine kosten- und umweltfreundli-
che Alternative zur klassischen Losungsmittelextraktion mit n-Hexan zu finden. Dieses sehr teure,
gefahrliche und mehrstufige klassische Losungsmittelextraktionsverfahren sollte moglichst durch nur
einen CO,-Extraktionsschritt ersetzt werden. Dadurch steigt die Wirtschaftlichkeit wie auch die Um-
weltvertraglichkeit eines solchen Verfahrens deutlich und grenzt sich gegeniiber den klassischen
Verfahren ab.

Eine Aufkonzentrierung der hochungesattigten Fettsdauren aus den mittels SFE gewonnenen Algen-
olen sollte anschlieBend mittels SFC (Supercritical Fluid Chromatography) durchgefiihrt werden. Auf
diese Weise sollte ein weltweit einzigartiges hochkonzentriertes EPA-Algen-Ol hergestellt werden.

Das neuentwickelte biotechnologische Verfahren stellt dariiber hinaus ein nachhaltiges, Ressourcen
schonendes und umweltgerechtes Herstellungsverfahren dar. Die Omega-3-Fettsdure wird direkt aus
den Mikroalgen gewonnen, den eigentlichen Primarproduzenten der langkettigen Omega-3-
Fettsauren, und nicht - wie bisher (iblich - aus Fischél. Qualitative Schwankungen der konventionel-
len Methode (Extraktion der Ole aus Kaltwasserfischen) werden verhindert und die Ressource Fisch
geschont. Fischole gelten als haufig stark belastet mit Umweltchemikalien wie PCBs oder Quecksil-
ber. Deshalb stellen Omega-3-Fettsauren aus Mikroalgen eine einzigartige Quelle dar, die besonders
fir Lebensmittel und Nahrungserganzungsmittel geeignet sind.

Das EPA-reiche Algendl ist aber nicht nur fir die menschliche Erndahrung wichtig, sondern aufgrund
seiner entziindungshemmenden Wirkung auch ein sehr interessanter Wirkstoff fiir kosmetische For-
mulierungen und - nach einer entsprechenden Aufarbeitung - auch fir zulassungspflichtige Arznei-
mittel und/oder OTC-Produkten von groRem Interesse.

Weitere wichtige umweltrelevante Vorteile dieses neuen Verfahrens sind zum einen, dass bei der
Algenproduktion - im Gegensatz zu fast allen anderen Fabrikationsverfahren - CO, verbraucht und O,
gebildet wird. Die Extraktion (SFE) und Chromatographie (SFC) mit Gberkritischem CO, hat ein hohes
Potential im Bereich des prozessintegrierten Umweltschutzes. Die Okoeffizienz dieses neuartigen
Verfahrens fiir die selektive Gewinnung von EPA-reichen pflanzlichen Olen aus einer Algenmatrix soll
im Rahmen des beantragten Projektes begutachtet und quantifiziert werden.



Die Zusammenarbeit der drei Projektpartner ist in der folgenden Abbildung dargestellt:

Aufschluss der

Produktion der Algenzellen, um Extraktion mit

Algenbiomasse EPA fUr das uberkritischem CO,

—> || Extraktionsmedium |——>|(SFE)und
zuganglich zu chromatographische
machen Aufkonzentrierung
(SFC)
SUBITEC IGVT KD PHARMA

Abbildung 1: Zusammenarbeit der Projektpartner entlang der Wertschopfungskette

Die Projektlaufzeit war von Juni 2008 bis Oktober 2010 (28 Monate) geplant und wurde kos-
tenneutral bis Dezember 2010 verlangert (zur Darstellung der bei Antragsstellung geplanten
und nach dem Statusseminar adjustierten Arbeitspakete siehe Anhang 1).

Tabelle 1: Projektplan mit Meilensteinen

Arbeitspaket 1. Jahr 2. Jahr

1. Auswahl und Test von

EPA-Produzenten

MS1

2. Entwicklung Prozess-

technik

3. Algenproduktion im Pilot-

malBstab

4. Optimierung des Zellauf-

schlusses

5. Optimierung der
Extraktion mit scCO,

6. Projektkoordination und —

dokumentation




Meilensteine:

MS1:

MS2:

MS3:

MS4:

MS5:

MS6:

Identifizierung der am besten geeigneten photoautotrophen EPA-Produzenten (4 Stdmme)

Wichtigste Prozessparameter wie pH, CO,-Konz., Temperatur und Betriebsweise optimiert;
Daten fiir Prozessauslegung (Betriebsweise) werden zur Verfligung gestellt

Biomassechargen fir Aufschluss und Extraktion von 2 EPA-Produzenten stehen zur Verfligung

Biomassechargen fiir Aufschluss und Extraktion von 2 weiteren EPA-Produzenten stehen zur
Verfligung

Aufschlussverfahren fiir 4 verschiedene Algen stehen zur Verfligung

Marktreifes EPA-Ol bzw. Produkt (-palette)



3. Ergebnisse der Arbeitspakete

3.1. AP 1 Auswahl und Test von EPA - Produzenten

Bei der Auswahl der EPA—Produzenten wurden vor allem Kriterien wie Biomasseproduktivitat und
EPA-Gehalt bericksichtigt. Basierend auf eigenen Erkenntnissen [Fraunhofer IGB, Subitec GmbH],
Literaturrecherchen und Absprachen der Projektpartner wurden fiir dieses Projekt folgende Algen
ausgewahlt:

®  Phaeodactylum tricornutum

® Nannochloropsis oculata

®  Monodus subterraneus (statt der urspriinglich vorgesehenen Spezies Tetraselmus suecica)

® Odontella aurita

Man hat sich wahrend der Literaturrecherchen fiir Monodus subterraneus und gegen Tetraselmus
suecica entschlossen, weil diese Alge ein hdheres Temperaturoptimum (ca. 24°C) hat und schneller
wachst. Odontella aurita wurde auf Wunsch der KD Pharma GmbH ausgewahlt, weil diese Alge zu
Zeit als einziger potentieller EPA — Produzent im Rahmen der Novel Food-Verordnung durch die EU
zugelassen wurde. Die Kultivierung von Phaeodactylum tricornutum und Nannochloropsis oculata im
Rahmen dieses Projektes stand dagegen von Anfang an fest. Phaeodactylum tricornutum gilt als eine
sehr gut untersuchte Alge, die schnell wachst und bis zu 5 Prozent EPA (Anteil am Gesamtfettsdure-
gehalt) enthalt. Nannochloropsis oculata ist ebenfalls eine gut untersucht Alge, mit ebenfalls hohem
EPA—Gehalt und etwas hoherer Temperaturtoleranz als Phaeodactylum tricornutum.



3.2. AP 2 Entwicklung und Optimierung des Kultivierungsprozesses

Um die ausgewahlten Algen im Freiland kultivieren zu kdnnen, wurden zahlreiche Prozessparameter
wie die Abhangigkeit der Produktivitdat von der Lichtintensitat, der CO,—Konzentration bei der Kulti-
vierung, der Temperatur, der Betriebsweise sowie von verschiedenen Kultivierungsmedien unter-
sucht. Im Folgenden werden die Ergebnisse der Versuche mit Nannochloropsis oculata, Monodus
subterraneus und Odontella aurita beschrieben. Phaeodactylum tricornutum konnte direkt im Frei-
land kultiviert werden, da die notwendige Prozessoptimierung bereits vor Beginn des Projektes er-
folgte (Meiser 2004).

Der EPA—Gehalt der Algenbiomasse (trocken) wurde mit der am Fraunhofer IGB entwickelten Stan-
dardmethode ermittelt. Die Vergleichbarkeit dieser Methode mit der Methode, die bei KD—Pharma
zum Einsatz kommt, wurde zuvor durch einen Ringversuch bestétigt (siehe Anhang 2).

3.2.1. AP 2.1 Optimierung der Prozessparameter Lichtintensitit, CO--
Konzentration, Temperatur und Betriebsweise fiir Nannochloropsis oculata

Temperatur

Nannochloropsis oculata sollte im Freiland in einem Temperaturbereich zwischen 20° und 25°C kulti-
viert werden, das Optimum liegt bei ca. 23°C. Bei 27°C wird kein Wachstum mehr festgestellt. In La-
borversuchen bei 27°C und bei Dauerlicht nach ca. 3 Tagen war die Kultur abgestorben, die Bio-
massekonzentration nahm sofort nach der Umstellung auf eine Temperatur von 27°C ab.

pH-Wert

Das Optimum fir den pH-Wert liegt fir Nannochloropsis oculata bei einem pH-Wert von 6,7. Bei
einem pH-Wert von mehr als 7,5 ist das Wachstum sehr stark limitiert. Der Zusammenhang zwischen
Biomasseproduktivitdt und pH-Wert ist in Abbildung 2 dargestellt. Um den optimalen pH-Wert zu
erreichen, wird eine relativ hohe CO,—Konzentration bendtigt. Bei hoher Biomassekonzentration
kann die CO,—Konzentration 5 bis 10 Prozent (v/v) betragen.
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Biomasseproduktivitat in Abhdngigkeit von der Biomassekonzentration

Die durchschnittliche Produktivitdt von Nannochloropsis oculata im FPA—Reaktor betragt auf Nitrat
als Stickstoffquelle ca. 0,6 gTS I'*d™. Die Produktivitat ist sowohl von der zugefiihrten Energie in Form
von Licht als auch von der Biomassekonzentration abhangig. Der Zusammenhang zwischen Produkti-
vitdt und Biomassekonzentration bei konstanter Lichtintensitat ist in Abbildung 3 dargestellt. Die
hochste durchschnittliche Produktivitdt wurde bei einer Biomassekonzentration zwischen 2 gTS I
und 7 gTS I"* erreicht.
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Abbildung 3: Produktivitat in Abhangigkeit von der Biomassekonzentration fir Nannochloropsis oculata



Stickstoffquelle

Nannochloropsis oculata wurde auf Nitrat und Harnstoff kultiviert (siehe Abbildung 4). Dabei konnten
keine deutlichen Unterschiede in der Biomasseproduktivitat festgestellt werden. Die Umstellung von
Nitrat auf Harnstoff kann teilweise zu Problemen fiihren. Vor allem bei Kulturen mit niedriger Bio-
massekonzentration ist diese Umstellung problematisch, weil wahrend der Adaption auf Harnstoff
kein Wachstum moglich ist und bei etwas hoherer Lichtintensitat die Kultur absterben kann. Bei Nut-
zung von Harnstoff als Stickstoffquelle kann bei etwas niedrigerem pH-Wert kultiviert werden und
dadurch die Biomasseproduktivitat leicht gesteigert werden. Die durchschnittliche Biomasseproduk-
tivitat bei optimalen Bedingungen im Labor bei Dauerlicht und Nutzung von Harnstoff betragt ca. 0,7
gTsI*d™.
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Abbildung 4: Wachstum von Nannochloropsis oculata auf Nitrat (Tag 0-6) und Harnstoff (Tag 6-12) als Stickstoffquelle



Betriebsweise bei der Kultivierung von Nannochloropsis oculata

Bei einer langeren Laufzeit eines Reaktors mit Nannochloropsis oculata—Kultur wurde festgestellt,
dass zahlreiche Probleme auftreten kénnen. Vor allem die Bildung und die darauffolgende Absetzung
von Agglomeraten sind problematisch. Auch die Produktion von Stoffen, die an einer Verfarbung des
Mediums zu erkennen sind, hat eine inhibierende Wirkung auf das Wachstum der Kultur. Als Beispiel
soll hier eine ca. dreimonatige Kultivierung der Alge in einem 30 Liter—FPA Reaktor dienen (siehe
Abbildung 5). Dabei kann man erkennen, dass die immer wieder auftretenden Kultivierungsprobleme
(rote Pfeile im Diagramm) nur durch einen regelmaRigen Austausch des Mediums verhindert werden
kénnen. Aus diesem Grund soll diese Kultur im Freiland mindestens wochentlich geerntet und mit
frischem Medium aufgefiillt werden. Pro Woche sollte ein Volumen von 20 bis 50 Prozent, in
Abhangigkeit von den Wachstumsbedingungen (Lichtverfligbarkeit und Temperatur), ausgetauscht
werden. Um die Agglomeratbildung in der Kultur zu verhindern, sollen die Begasungsrate hoher als
bei Kultivierung anderer Algen eingestellt werden.
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Abbildung 5: Wachstum von Nannochloropsis oculata in einem 30 Liter—Reaktor
(Pfeile: Kultivierungsprobleme wahrscheinlich durch inhibierende Stoffe)



3.2.2. AP 2.2 Optimierung der Prozessparameter Lichtintensitit, CO-
Konzentration, Temperatur und Betriebsweise fiir Monodus subterraneus
und Odontella aurita

Wachstumsversuche mit Monodus subterraneus

Temperatur

Monodus subterraneus kann in Temperaturbereich zwischen 20° und 27°C kultiviert werden, das
Optimum liegt bei ca. 25°C.

pH-Wert

Monodus subterraneus wachst relativ unabhangig vom pH-Wert im Bereich von 6,5 bis 8,2. Die
hochste durchschnittliche Biomasseproduktivitdit kann bei ca. 7,5 erreicht werden (siehe
Abbildung 6).
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Abbildung 6: Biomasseproduktivitdt von Monodus in Abhdngigkeit von pH-Wert



EPA — Gehalt in Abhdngigkeit von Biomassekonzentration

Der EPA-Gehalt bei Monodus subterraneus ist konstant und in weiten Bereichen von der Lichtintensi-
tat und Biomassekonzentration unabhdngig. Der EPA-Gehalt liegt bei ca. 4 Prozent TS (siehe Abbil-
dung 7). Aus diesem Grund muss bei der Kultivierung dieser Alge nur die Biomasseproduktivitdt op-
timiert werden, um die maximale EPA-Produktivitdt zu erreichen. Im Gegenteil zu Monodus subter-
raneus zeigt Nannochloropsis oculata eine sehr starke Abhangigkeit des EPA-Gehalts von der Bio-
massekonzentration und der relativen Lichtintensitat (siehe Abbildung 8). Aus diesem Grund sollte
diese Alge, um eine maximale EPA—Produktivitdt zu erreichen, mit Biomassekonzentrationen zwi-
schen 2 und 5 gTS I kultiviert werden. Hierdurch kann gewéhrleistet werden, dass eine hohe relative
Lichtintensitat erreicht wird, was sich im hohen EPA-Gehalt widerspiegelt.
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Abbildung 7: Monodus subterraneus - EPA — Gehalt in Abhangigkeit von der Lichtintensitat und Biomassekonzentration
(rel. Lichtintensitat)
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Wachstumsversuche mit Odontella aurita

Im Rahmen dieses Projektes wurden durch Subitec GmbH drei Odontella Stamme (Eigenisolat der
Firma Soliance, CCMP 1796 und CCAP 1054/1) untersucht. Dabei gab es anfangs Probleme mit der
Auswahl des Mediums. Zunachst wurden alle drei Stamme auf mit Nahrstoffen angereichertem
Meerwasser aus Frankreich und auf synthetischem Meerwassermedium (VM — Standardmedium)
kultiviert. Dabei zeigte sich, dass diese Kieselalgen nicht auf dem VM—Medium zu kultivieren waren,
wahrscheinlich weil notwendige Spurenelemente fehlten. Nach einer Modifikation des VM-Mediums
durch Verwendung von speziellem Meersalz mit einem deutlich hoheren Anteil an Spurenelementen
konnte alle drei Odontella-Stamme zum Wachstum gebracht werden. Der Vergleich zwischen dem
Medium von Soliance (angereichtes Meerwasser) und dem modifiziertem VM Medium (VM extra
Medium) in 500 ml Kolben ist in Abbildung 9 dargestellt. Dabei konnten keine Unterschiede im
Wachstum zwischen den beiden Medien festgestellt werden. Die durchschnittliche Produktivitat von
Odontella aurita im Schiittelkolben betrug jedoch nur 0,04 gTS I'*d?, was relativ wenig ist, verglichen
mit Schiittelkulturen anderer Algen wie z.B. Chlorella vulgaris mit 0,130 gTS I'd™.
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Abbildung 9: Wachstum von Odontella aurita auf zwei Medien

Nach einer erfolgreichen Bereitstellung der Vorkultur in begasten 10 Liter-Flaschen wurde diese Alge
in dem 5 Liter FPA—Reaktor kultiviert. Die Wachstumskurve ist in Abbildung 10 dargestellt. Dabei war
es jedoch nicht moglich, eine hohe Biomassekonzentration zu erreichen. Die maximale Biomassekon-
zentration von ca. 0,8 gTS I'* wurde nach ca. 3 Wochen nach der Inokulation erreicht. In der Wach-
stumsphase, bei relativ hoher Lichtintensitat, wurde eine durchschnittliche Biomasseproduktivitat
zwischen 0,04 gTS I*d™* und 0,08 gTS I*d* erreicht.

Zu den groRten Problemen bei der Kultivierung von Odontella aurita gehort das schnelle Absetzen
der Kultur, verursacht durch die Morphologie der Alge. Unter dem Mikroskop kann man fast nie ein-
zelne Zellen beobachten, da Odontella aurita lange Ketten bildet, die zu Agglomeration und Sedimen-
tation im Reaktor fiihren.

Da die erreichte Biomasseproduktivitdt und die Biomassekonzentration sehr niedrig waren, ist diese
Alge fiir eine Produktion von EPA im FPA-Reaktor nicht geeignet.
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Abbildung 10: Wachstum von Odontella aurita in FPA—Reaktor bei 20°C

Es wurde auch wahrend der verschiedenen Kultivierungsstufen (Schittelkultur, 10 Liter-Flasche und
FPA-Reaktor) der EPA—Gehalt ermittelt. In den Schittelkolben ergab sich bei allen Stammen ein EPA-
Gehalt von ca. 2 Prozent der TS. Der gleiche Gehalt konnte auch bei Odontella aurita (Stamm ,,Solian-
ce”) im FPA—-Reaktor nachgewiesen werden. Diese Ergebnisse decken sich mit den Literaturwerten.



3.3. AP 3 Algenproduktion fiir die Versuchsmusterherstellung
3.3.1. AP 3.1 Umriistung und Inbetriebnahme der Pilotanlagen

Pilotanlage in Eutingen- Weitingen

Im Jahr 2008 wurde im Rahmen dieses Projektes auf der Pilotanlage der Subitec GmbH in Eutingen-
Weitingen nur Phaeodactylum tricornutum kultiviert. Es konnte auf Erfahrungen mit dieser Alge in
der Freilandproduktion im 30 Liter—FPA zuriick gegriffen werden (Meiser, 2004). 2009 wurde die
Pilotanlage umgebaut und erweitert, um neben Phaeodactylum tricornutum auch Nannochloropsis
oculata und Monodus subterraneus zu kultivieren. Bis September 2009 wurden im Rahmen des DBU-
Projektes die Algen Phaeodactylum tricornutum, Nannochloropsis oculata und Monodus subterra-
neus im Kilogramm—-Malstab produziert und an die Projektpartner weitergegeben. Es wurden die
Ergebnisse aus dem Labor bertlicksichtigt, um Algenbiomasse mit hohem EPA-Gehalt zu produzieren.
Es konnte daher Phaeodactylum tricornutum—Biomasse mit mindestens 4 Prozent EPA, Nannochlo-
ropsis oculata—Biomasse mit mehr als 5 Prozent EPA-Gehalt und Monodus subterraneus—Biomasse
mit konstantem EPA—Gehalt von 4 Prozent produziert werden. Neben der Produktion der Algenbio-
masse wurden auch zahlreiche Versuche zur Optimierung der Kultivierung im Freiland durchgefiihrt.
Fiir die Kultivierung von Phaeodactylum tricornutum standen zwei Module mit je acht 180 Liter-FPA-
Reaktoren zur Verfligung, Nannochloropsis oculata und Monodus subterraneus wurden in Einzelreak-
toren kultiviert. Die Pilotanlage wurde im Frihjahr 2010 stillgelegt und abgebaut.

Pilotanlage in Reutlingen

Nach einer vorgezogenen Inbetriebnahme der neuen Anlage im Gewdachshaus im Mai 2010, wurde
dort bis zum November 2010 Phaeodactylum tricornutum—Biomasse produziert. Es standen hierfiir
zwolf 180 Liter-FPA-Reaktoren zur Verfiigung.



3.3.2. AP 3.2 Herstellung von Phaeodactylum tricornutum-Chargen

Chargen in 2008
Das Wachstum von Phaeodactylum tricornutum im Freiland ist flir den Sommer 2008 in Abbildung 11
dargestellt. Diese Alge wurde von Mitte Juni bis Anfang November 2008 kultiviert.
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Abbildung 11: Wachstum von Phaeodactylum tricornutum im Freiland im Jahr 2008

In diesem Zeitraum konnten ca. 21 kg an Phaeodactylum tricornutum—Biomasse hergestellt werden.
Die Biomasseproduktivitat von Phaeodactylum tricornutum im Jahr 2008 ist in Abbildung 12 darges-
tellt. Als Kohlenstoffquelle wurde bis Mitte Oktober technisches CO, verwendet, danach wurde die
Produktion auf CO, aus dem Abgas eines biogasbetriebenen BHKWs umgestellt. Es konnten keine
Unterschiede in der Qualitat der Biomasse und der Produktivitat festgestellt werden.
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Abbildung 12: Durchschnittliche Biomasseproduktivitdt pro Monat bei der Kultivierung von Phaeodactylum im Jahr
2008

Chargen in 2009

Im Vergleich zum Jahr 2008 wurde im Sommer 2009 Phaeodactylum bei niedrigerer Biomassekon-
zentration kultiviert, um den gewiinschten hohen EPA-Gehalt (mehr als 4 Prozent) zu erreichen. Der
EPA-Gehalt der Algenbiomasse (trocken) wurde mit der vom Fraunhofer IGB entwickelten Stan-
dardmethode ermittelt. Der Produktionszeitraum umfasste Mai bis Anfang Juli und Ende September
bis Anfang November, insgesamt ca. 3,5 Monate. Die Biomasseproduktivitdt im Sommer lag wiede-
rum im Bereich zwischen 0,3 und 0,5 g I*d™. Die Biomasseproduktivitit im Herbst war deutlich gerin-
ger und lag bei 0,04 bis 0,21 gTS I™* d™ (siehe Abbildung 13). Die produzierte trockene Biomasse bet-
rug 5,6 kg.
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Abbildung 13: Durchschnittliche Biomasseproduktivitdt pro Monat bei der Kultivierung von Phaeodactylum im Herbst 2009
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Chargen in 2010

Labor

Von Mitte Februar bis Mitte Mai (ca. 3 Monate) wurde Phaeodactylum tricornutum—Biomasse in ein
bis drei 30 Liter-FPA-Reaktoren im Labor produziert. Die produzierte, gewaschene und getrocknete
Biomasse (1,5 kgTS) wurde an das IGVT geliefert. Die durchschnittliche Biomasseproduktivitat bei
Dauerlicht betrug 0,9 gTS I d™. Von Anfang Oktober bis Ende Dezember (ca. 3 Monate) wurde zu-
satzlich zur Pilotanlagenproduktion Phaeodactylum tricornutum—Biomasse in zwei 30 Liter-FPA-
Reaktoren im Labor produziert. Die Biomasse wurde gewaschen und eingefroren an das IGVT (ca.1
kgTS) bzw. gewaschen und getrocknet an KD Pharma (0,6 kg TS) geliefert.

Pilotanlage
Auf der Pilotanlage im Gewachshaus in Reutlingen wurde ab Mai 2010 Phaeodactylum tricornutum
kultiviert (siehe Abbildung 14). Durch einen Ausfall der Kihlung starb die erste Kultur ab.
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Abbildung 14: Erste Kultivierung von Phaeodactylum tricornutum im Gewachshaus in Reutlingen
(Abbrechen der Linie = Ernte bzw. Uberimpfen auf weitere Reaktoren). Am 38. bzw. 42. Tag wurde die Kultur abgelassen
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Die zweite Kultivierung verlief von Ende Juli bis November 2010 (siehe Abbildung 15). Die Biomasse-
konzentration betrug 2 bis 6 gTS I'*. Es wurden insgesamt 7 kg gewaschene und getrocknete Biomas-
se produziert und an KD—Pharma libergeben.
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Abbildung 15: Zweite Kultivierung von Phaeodactylum tricornutum im Gewdachshaus in Reutlingen
(Abbrechen der Linie = Ernte bzw. Uberimpfen auf weitere Reaktoren)
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3.3.3. AP 3.3 Herstellung von Nannochloropsis oculata - Chargen

Alle Kultivierungen im Freiland fanden bei konstanter Begasungsrate, konstantem CO,-Gehalt der
Zuluft, sowie bei teilweise zu hohen Temperaturen statt, da die verwendete Verdunstungskihlung
bei hohen AuRentemperaturen und hoher Lichtintensitédt an ihre Grenzen stoRt. Bei besserer Tempe-
raturkontrolle sowie geregeltem CO,-Gehalt bzw. geregelter Begasungsrate sollte ein deutlicher Ans-
tieg der volumetrischen Produktivitaten zu erwarten sein.

Nannochloropsis oculata wurde in zwei 180 Liter-FPA-Reaktoren kultiviert. Es wurde Anfang Juni in
dem FPA 2 (Modul 1) angeimpft, die Kultur in FPA 3 (Modul 1) wurde durch Teilung der Kultur in
FPA 2 Anfang Juli erhalten (siehe Abbildung 16). Die Kultur in FPA 2 wurde durchgehend mit Kalium-
nitrat als Stickstoffquelle kultiviert, die Kultur in FPA 3 wurde Ende Juli auf Ammoniumcarbonat um-
gestellt. Dies hatte eine Adaptionsphase zur Folge, in der die Biomassekonzentration abfiel. Der Aus-
fall der Kihlung am 21. Juli hatte dagegen keine negativen Auswirkungen auf die Kultur in FPA 3,
dagegen aber auf die Kultur in FPA 2.
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Abbildung 16: Wachstum von Nannochloropsis oculata auf technischer Kohlensaure
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Kultivierung in FPA 2

Es wurde mit einer Biomassekonzentration von 2 bis 6 gTS I"* kultiviert, um die Zellen mit moglichst
viel Licht zu versorgen. Dabei wurden durchschnittliche Biomasseproduktivitaten zwischen 0,14 und
0,30 gTSI™ d ™ erreicht (siehe Abbildung 17). Die maximale Biomasseproduktivitat bei einer Biomas-
sekonzentration von 3,0 gTSI" betrug 0,42 gTSI*d * (Anfang September). Die monatliche Biomasse-
produktivitat war von Juli bis September am hochsten. Normalerweise ware eine maximale Produkti-
vitdt im Juni zu erwarten. Allerdings reduzierte die Adaptionsphase nach dem Animpfen die durch-
schnittliche Produktivitat.

Kultivierung in FPA 3

Es wurde mit einer Biomassekonzentration von 1,5 bis 4 gTSI'1 kultiviert. Dabei wurden durchschnitt-
liche Biomasseproduktivitaten von 0,05 bis 0,15 gTSI™*d " erreicht (siche Abbildung 17). Die maximale
Biomasseproduktivitat bei einer Biomassekonzentration von 2,3 gTSI™ wurde Ende August erreicht
und betrug wie bei FPA 2 0,42 gTSI* d ™.
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Abbildung 17: Durchschnittliche monatliche Biomasseproduktivitat 2009 von Nannochloropsis oculata im FPA 2 und FPA 3
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3.3.4. AP 3.4 Herstellung von Monodus subterraneus—Chargen

Wachstum von Monodus subterraneus

Monodus subterraneus wurde Ende Juli im Reaktor 1 im Modul 1 angeimpft. Nach einer kurzen Adap-
tionsphase (3 Tage, siehe Abbildung 18), in der sich die Kultur von den Bedingungen im Labor auf die
des Freilands umstellen musste, zeigte sich ein lineares Wachstum im Bereich von 1 bis 4 gTS I, Es
wurde bis zu einer maximalen Biomassekonzentration von 5,8 gTS I"* kultiviert. Kaliumnitrat diente
dieser Kultur als Stickstoffquelle, da dies in den Laborversuchen zur héchsten Biomasseproduktivitat

fahrte.
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Abbildung 18: Wachstum von Monodus subterraneus

Biomasseproduktivitdt von Monodus subterraneus

Es wurde bei einer Biomassekonzentration von 2 bis 5 gTS I kultiviert, um die Lichtverfiigbarkeit fiir
die Zellen moglichst hoch zu halten. Dabei wurden durchschnittliche Biomasseproduktivitaten von
0,08 gTS I* d " im September und Oktober bis 0,48 gTS I'* d * Anfang August erreicht (siehe Abbil-
dung 19). Die maximale Biomasseproduktivitdt bei einer Biomassekonzentration von 3,4 gTS I bet-

rug 0,63 gTS I d * (Anfang August).
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Abbildung 19: Durchschnittliche Biomasseproduktivitdt pro Monat von Monodus subterraneus
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3.4. AP 4 Trocknung von Algenbiomasse von Phaeodactylum tricornutum

Ernte und Separation

Die Algenbiomasse wurde in den Monaten Oktober und November 2010 aus zwolf 180 Liter-FPA-
Reaktoren mit einer Biomassekonzentration im Kulturmedium von ca. 0,4 bis 0,6 % geerntet (siehe
Kapitel 3.3.2.3). Zusatzliche Algenbiomasse entstammte 30 Liter-FPA-Reaktoren (siehe Kapitel
3.3.2.3). Die Ernte der 30 Liter-FPA wurde bei ca. 1 % Zelldichte im Kulturmedium durchgefiihrt.
Uberdies hinaus entstammte ein geringer Anteil der insgesamt getrockneten Algenbiomasse (ca.
520 g Trockensubstanz) einer Ernte aus dem Jahre 2008. Da die Kulturbriihe im Freiland neben ca.
0,4 bis 0,5 % Biomasse von Phaeodactylum tricornutum auch das Prozesswasser, ein salzhaltiges
Nahrmedium, enthielt, war eine mehrfache Separation nétig, um die Biomasse von der Salzlast und
restlichen Nahrstoffen (Phosphat-lonen und geldster Harnstoff) zu trennen. Hierzu wurde ein halb-
kontinuierlich betriebener Tellerseparator der Firma Westfalia benutzt. Nach der erstmaligen Separa-
tion erfolgte ein weiterer Waschschritt. AnschlieBend wurde die gewaschene Algenbiomasse, deren
Konsistenz als ,,dickfliissig” (10-15 % Trockensubstanz) beschrieben werden kann, bei 4°C bis zur
Trocknung fir eine Zeitspanne von maximal 4 Tagen gelagert.

Trocknung

Eine Trocknung durch Lyophilisation (Sublimationstrocknung) der anfallenden Mengen feuchter Bio-
masse konnte aufgrund der geringen Kapazitat der vorhandenen Labor-Gefriertrockner nicht durch-
gefiihrt werden. Deshalb wurde auf eine modifizierte Konvektionstrocknung, in einem batchweise
betriebenen Labortrockner, zuriickgegriffen (siehe Abbildung 20).

Abbildung 20: Der Konvektionsbatchtrockner von schrég rechts vorne (linke Abb.) und des Beschickungsgestells mit unbe-
fulltem, eingesetztem Sieb (rechte Abb.)
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Das verfahrenstechnische Prinzip der Konvektionstrocknung wurde von der Abteilung Physikalische
Prozesstechnik (PT) des Fraunhofer-Instituts fiir Grenzflachen- und Bioverfahrenstechnik (IGB) dahin-
gehend weiterentwickelt, dass als Tragergas tUberhitzter Wasserdampf unter Normaldruck in einem
Kreislaufsystem zur Trocknung des Feuchtguts verwendet werden kann. Gegeniiber der Trocknung
mit HeiBluft bietet der Gberhitzte Wasserdampf die folgenden Vorteile (IGB, 2011):

e bis zu 50 % geringerer Energiebedarf

® bis zu 90 % der bendtigten Energie ist rtickfiihrbar

e geringerer Platzbedarf bei gleichem Durchsatz (kiirzere Verweilzeiten, geringere BaugroRe)

e Betrieb bei Normaldruck (offenes System, keine Absperrungen, Schleusen, Abdichtungen)

e geringere Investitionskosten

e Rezirkulation des lberhitzten Dampfes (Kreislaufsystem)

e Verringerung von Oxidationsprozessen (geringerer Luftanteil im Tragergasgemisch)

e Produktsterilisation (Dampftemperatur >100 °C)

e geringere Feuer- und Explosionsgefahr (keine Staubentwicklung)

e Kondensat (demineralisiertes Wasser, 95 °C) kann fiir andere Prozessschritte genutzt werden.

Die dickflussige Algenbiomasse (10 - 15 % Trockensubstanz) wurde auf Trocknungssieben aus Edel-
stahl (siehe Abbildung 21 ) in Portionen je 800 ml aufgebracht. Die Maschenweite der Siebe betrug
4 um, was einen konvektiven Gasstrom des heiRen Tragergases von unten durch die Biomasse hin-
durch gewahrleisten sollte, bei gleichzeitigem Ausbleiben eines Hindurchsickerns der dickflissigen
Algenbiomasse durch das Sieb. Die Vorversuche wurden zuvor von einem Mitarbeiter des Fraunhofer
IGB durchgefiihrt. Der Trocknungsvorgang dauerte ca. 2 h fiir 800 ml feuchte Biomasse bei einer Pro-
zesstemperatur von 160 - 170 °C. Diese lange Trocknungsdauer ist wahrscheinlich auf ein Zusetzen
der Maschen mit trockener Algenbiomasse zuriickzufiihren. Eine Durchstréomung der Biomasse mit
Uberhitztem Wasserdampf war nach dem Zusetzen nicht mehr moglich. Ein Trocknungsvorgang lie-
ferte ca. 100 g trockene Algenbiomasse. Es wurde eine Restfeuchte von durchschnittlich 2 - 5 % er-
mittelt. Um eine homogenere Erscheinungsform der getrockneten Algenbiomasse zu gewahrleisten,
wurden die aus den Sieben herausgeldsten Bruchstiicke durch ein KorngroRen-Klassifiziersieb mit
einer Maschenweite von 2 mm mit einem Pistill von Hand vermahlen.

Abbildung 21: Probensiebe flr den Batchtrockner zur Trocknung von feuchter Algenbiomasse (Restfeuchte ca. 80-90 %).
Porenweite Innenseite: 4 um. Verstarkungsdrahtgeflecht auf Unterseite
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Auswirkung der Trocknung auf den EPA-Gehalt

Die Auswirkungen der Prozesstemperatur und der konvektiven Durchstrémung mit Gberhitztem
Dampf auf den Gehalt an EPA in der Biomasse war nicht bekannt. Um zu gewahrleisten, dass die ge-
wahlte Trocknungsmethode eine Alternative gegeniiber der Sublimationstrocknung darstellt, wurde
ein Vergleichsexperiment durchgefiihrt. Dazu wurde jeweils eine Trocknung der feuchten Algenbio-
masse (ca. 10-15 % TS) bei 120 °C, 140 °C, 160 °C und 180 °C bis zur Gewichtskonstanz durchgefiihrt
(Zeitdauer von ca. 3 h bei 120 °C bis ca. 1,75 h bei 180 °C). Zum Vergleich wurden zwei Proben der
gleichen Charge lyophilisiert und analysiert. Der Zellaufschluss bzw. die EPA-Extraktion und Um-
esterung der Triglyceride erfolgte nach der vom Fraunhofer IGB entwickelten Standardmethode (sie-
he Anhang 2). Die Analyse der Fettsdure-Spektren, die mit Hilfe der Gas—Chromatografie erstellt
wurden, zeigte, dass der relative Gehalt an EPA bei allen Proben konstant blieb (siehe Abbildung 22).
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Abbildung 22: Einfluss verschiedener Prozesstemperaturen bei der semi-kontinuierlichen, konvektiven Trocknung mit
Uiberhitztem Dampf verglichen mit gefriergetrockneten Proben

Deutlich zu sehen ist die gleichbleibende prozentuale Verteilung der verschiedenen Fettsauren. Die
Analytik wurde vom IGVT durchgefiihrt.
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Verschickung der getrockneten Proben an den Projektpartner KD-Pharma

Die getrocknete und mechanisch homogenisierte Biomasse (PartikelgroRe < 2 mm) wurde bis zur
Verschickung in luftdichten WeithalsschraubgefaBen aufbewahrt. Zur Verschickung wurde die Bio-
masse in Kunststoffbeuteln eingeschweildt. Die erste Charge hatte ein Gesamtgewicht von 2900 g
und wurde am 25.10.2010 verschickt. Die zweite Charge hatte ein Gesamtgewicht von 4015 g und
wurde am 02.12.2010 verschickt. Eine Analytik des EPA-Gehalts der ersten Charge ergab einen
durchschnittlichen Anteil von ca. 3,3 %, die der zweiten Charge. 3,9 % der Trockensubstanz.
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3.5. AP 5 Entwicklung und Optimierung des Zellaufschlusses

Austestung verschiedener Zellaufschlussmethoden fiir einen produktschonenden Auf-
schluss von Phaeodactylum tricornutum

Zur Untersuchung des Zellaufschlussverhaltens wurde jeweils eine Suspension aus lyophilisierter
Algenbiomasse und aqua dest. angesetzt. Der Zellaufschluss wurde jeweils durch die Bestimmung der
Protein- und Chlorophyllkonzentration bestimmt. Beim Zellaufschluss mittels Riihrwerkskugelmiihle
wurde eine DYNO-Mill der Fa. WAB verwendet. Der Zellaufschluss erfolgte bei RT batchweise in ei-
nem Glasgefall (V=0,3 Liter) mit Glaskugeln (d= 0,25 - 0,5 mm) bei 2000 Upm und einer Riihrschei-
benumfangsgeschwindigkeit von 10 m/s. Der Zellaufschluss mittels Hochdruckhomogenisator erfolg-
te kontinuierlich einstufig in einem Gerat der Fa. APV.

In Abbildung 23 sind die jeweiligen Protein- und Chlorophyllkonzentrationen im Uberstand beim Zell-
aufschluss von Phaeodactylum tricornutum mittels Riihrwerkskugelmihle und Hochdruckhomogeni-
sator dargestellt. Nach ca. 15 min ist der Zellaufschluss mit Rihrwerkskugelmihle, bei Messung der
Proteinkonzentration im Uberstand, abgeschlossen. Die Chlorophyllkonzentration zeigte dagegen
erst nach 60 min keine Steigerung mehr. Da Chlorophyll ausschlielRlich in den Chloroplasten vor-
kommt, werden in der Rihrwerkskugelmihle die Chloroplasten teilweise mit aufgeschlossen. Mittels
Hochdruckhomogenisator ist ein Druck von ca. 1000 bar fiir den Zellaufschluss notwendig. Der glei-
che Verlauf der Protein- und Chlorophyllkonzentration im Ansatz mit Hochdruckhomogenisator lasst
sich darauf zurickfihren, dass hierbei die Zellen, nicht wie mittels Rilhrwerkskugelmiihle zermahlen
werden, sondern lediglich zum Platzen gebracht werden.
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Abbildung 23: Protein- und Chlorophyllkonzentration im Uberstand einer 5%igen (w/w) Suspension von Phaeodactylum
tricornutum a) in Abhangigkeit der Zeit mittels Rihrwerkskugelmiihle, b) in Abhédngigkeit des Drucks mittels Hochdruckho-
mogenisator
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3.6. AP 6 Entwicklung und Optimierung der Extraktion und Umesterung
mit scCO2

Die Omega-3-Fettsaure EPA liegt in den Algenzellen in der Chloroplastenmembran vorwiegend als
Monogalactosyldiglycerid (MGDG) vor (Abbildung 24) (Arao et al. 1987). Aus diesem Grund ist es
notwendig, die Fettsdure aus den Zellen heraus zu extrahieren. Dies erfolgte mit einer Extraktion mit
scCO,. Da die Fettsdure im Nahrungserganzungsmittelbereich als EPA-Ethylester eingesetzt wird, ist
es zusatzlich notwendig, mittels Umesterung die Fettsaure vom MGDG abzuspalten und mit Ethanol
zu verestern. Durch die Ansduerung von Ethanol mit Schwefelsdure ist es moglich, die Extraktion und
Umesterung in einem Schritt zu realisieren. Im Anschluss an die Umesterung muss eine weitere Auf-
reinigung des Reaktionsgemisches erfolgen (siehe Abschnitt 3.6.2). Nach Abtrennung des Ethanols
mittels Destillation erfolgt eine weitere scCO,-Extraktion (SFE). Hierbei werden polare Bestandteile
sowie anfallende Salze von den Ethylestern abgetrennt.
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e Monogalactosyldiglycerid (MGDG)
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e EtOH
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ﬁDMHFHF\FV
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Abbildung 24: Umsetzung von Monogalactosyldiglycerid mit der Omega-3-Fettsdure EPA an Position 1 zu EPA-Ethylestern
mit Ethanol

31



3.6.1. AP 6.1 Optimierung der Extraktion der Galactolipide im Festbett mittels
scCO: und Ethanol als Modifier fiir Phaeodactylum tricornutum

Versuche des IGVT

In Vorversuchen (batch) wurde die reine Loésungsmittelextraktion mit Ethanol untersucht (Statusbe-
richt 2009). Hierbei hat sich gezeigt, dass die Gesamtausbeute bei der Extraktion von feuchter Bio-
masse mit ca. 85 % wesentlich hdher ist als die Ausbeute bei der Extraktion von trockener Biomasse
mit ca. 45 %. Insgesamt ergab sich fir die Extraktion ein Verbrauch an Ethanol von ca. 80 g/g Biomas-
se. Diese entspricht MGDG-Konzentrationen von ca. 0,4 — 1,5 g I'. Aufgrund des hohen Ethanol-
verbrauchs wurde versucht, mittels Extraktion mit scCO, (mit und ohne Ethanol als Modifier) die
Menge an Ethanol zu reduzieren.

fars

Extractor

Extract

co,

Abbildung 25: AnlagenflieRbild der scCO,-Anlage zur Untersuchung der MGDG-Extraktion und der Umesterung mittels En-
zymfestbett (links) mit der verwendeten Extraktorsaule (rechts)

In Abbildung 25 ist das AnlagenflieBbild zur Untersuchung der MGDG-Extraktion mit scCO, und Etha-
nol dargestellt. Zur Extraktion der EPA-haltigen Galactolipide wurde aufgeschlossene und nichtaufge-
schlossene, lyophilisierte Biomasse als Festbett gepackt und kontinuierlich mit 1 kg CO,h™ und 3,5 ml
EtOH min™ extrahiert. Im Anschluss wurde das CO, im Separator entspannt und der Ethanolextrakt
aufgefangen. Der Extrakt wurde mittels der Methode nach Lepage und Roy (1984) gaschromatogra-
phisch analysiert.

In Abbildung 26 ist ein Vergleich der EPA-Ausbeute als MGDG mit lyophilisierter Biomasse bei der
Extraktion mit scCO, in Abhadngigkeit der Verwendung eines Modifiers (EtOH 99 %, EtOH 96 %) und
des Zellaufschlusses (65 °C, 300 bar, 1kg h™ CO,, 3,5 ml min™ EtOH) sowie des Drucks und der Tempe-
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ratur dargestellt. Die Ausbeute steigt mit steigender Polaritat des Losungsmittelgemisches scCO, und
EtOH sowie mit dem Zellaufschlussgrad. Somit zeigt die Extraktion von mit einer Rihrwerkskugel-
mihle aufgeschlossener Biomasse mit 96%igem EtOH als Modifier die héchste Ausbeute von ca.
90 %. Druck und Temperatur zeigen bei der Extraktion von unbehandelten trockenen Zellen, mit ei-
nem Ausbeuteunterschied von ca. 3 %, nur einen geringen Einfluss. Der EPA-Anteil, bezogen auf das
gesamte Fettsaurespektrum nach der Extraktion, liegt bei allen Untersuchungen im Mittel bei ca. 30-
40 %.
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Abbildung 26: Ausbeute an EPA-MGDG bei der Extraktion mit scCO, von getrockneter Phaeodactylum tricornutum Biomasse.
Untersucht wurde der Einfluss a) der EtOH Qualitat (99 %, 96 %) als Modifier und des Zellaufschlusses (Hochdruckhomogeni-
sator, Ruhrwerkskugelmihle) b) des Drucks und der Temperatur bei der Extraktion von unbehandelten Zellen mit 96%igem
EtOH als Modifier

In Abbildung 27 ist der zeitliche Verlauf der Extraktion aus Abbildung 26 von aufgeschlossenen Zellen
mit und ohne Modifier in Abhangigkeit der CO,-Menge dargestellt. Unabhangig von den Einflusspa-
rametern ist ab einer Menge an CO, von ca. 45 g/g Biomasse (ca. 7 g EtOH /g Biomasse) keine we-
sentliche Ausbeutesteigerung mehr moglich. Im Extraktionsverlauf ergeben sich MGDG-
Konzentrationen im EtOH von ca. 2,5-7 g I'*, welche fiir die anschlieBende Umesterung relevant sind.
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Abbildung 27: Vergleich der Ausbeute und Konzentration an EPA-haltigem MGDG der Extraktion mit scCO, von trockener
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Versuche von KD-Pharma

Material und Ausristung

Die folgenden Materialproben wurden in den Versuchen verwendet:
e A: Phaeodactylum tricornutum, getrocknete Algenbiomasse (aus 2008 und 2010), EPA
e B: Mikroalgen-Lipidkonzentrat, AA/EPA
o B1: feuchtes Konzentrat
o) B2: trockenes Konzentrat
e C: Triglycerid-Musterdl aus Mikroarganismen, EPA

Es wurden folgende Gerate und Anlagen im Labor und Technikum eingesetzt:
e SFE: KD-Pharma SFE Pilotanlage
® SFC: KD-Pharma SFC Pilotanlage
e GC:
o Shimadzu GC 17A;
M&N Permabond CW20M 30m x 0,25mm x 0,25um (Ph.Eur.)
o Shimadzu GC 2014
Zebron ZB-1, 15m x 0,25mm x 0,25um on GC 2014
® Erlenmeyerkolben 3 Liter und 5 Liter
e Dimrothkihler
e Zweihalsaufsatz
e Schliffadapter
e Heizrithrer
e Rotationsverdampfer
¢ Vakuumpumpe

Durchgefiihrte Versuche

Es wurde in der SFE-Pilotanlage eine direkte SFE ohne separate Umesterung der Galactolipide im
Festbett mittels tiberkritischem CO, und Ethanol als Modifier fiir Phaeodactylum tricornutum durch-
geflihrt. Hierzu wurde getrocknete, nicht aufgeschlossene Algenbiomasse ohne weitere MaRnahmen
und im Massenverhaltnis 1:1 mit Kieselgur vermengt und per SFE zuerst ohne, dann mit Ethanol als
Modifier [0 bis 50 % (w/w)] extrahiert.

Es konnte kein Extrakt gewonnen werden. Der Inhalt der Extraktionskammer ohne Kieselgur ver-
stopfte sich. Mit Kieselgur kann die Extraktion durchgefiihrt werden, wobei allerdings weder mit,
noch ohne Modifier Extrakt anfallt.
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Wie auch in Kapitel 3.6.1.1 beschrieben, ist nur eine geringe Ausbeute durch direkte SFE mit Biomas-
se ohne separate Umesterung moglich (siehe zur Extraktion von aufgeschlossener und nicht aufge-
schlossener Phaeodactylum-Biomasse auch Abbildung 26).
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3.6.2. AP 6.2 Optimierung des Enzymfestbettreaktors mit scCO, als Losungsmittel in Ab-
hangigkeit der EPA-Konzentration im scCO,-Extrakt aus AP6.1 (Prozessintegration)

Versuche des IGVT

In Vorversuchen (Schittelkolben) hatte die Lipase aus Mucor miehei (immobilisiert auf lonenaustau-
scherharz) im Vergleich zu anderen Lipasen die groRten Ausbeuten an EPA-Ethylestern mit Algenex-
trakt gezeigt. Zusatzlich konnte in Vorversuchen gezeigt werden, dass fiir die enzymatische Um-
esterung ein Losungsmittel wie Hexan bzw. scCO, als Hexan-Ersatz, notwendig ist. In reinem EtOH-
Extrakt konnte kein Umesterungsoptimum festgestellt werden (Statusbericht 2009).

Zur Untersuchung der Umesterung in scCO, wurde EtOH-Extrakt (siehe Ethanolextraktion Kapitel 3.5)
mit bekannter MGDG-Konzentration hergestellt. Die Umesterung erfolgte in einem Enzymfestbett
(analog des Versuchsaufbaus der MGDG-Extraktion (siehe Abbildung 25) mit immobilisierter Lipase
aus Mucor miehei mit einem definierten kontinuierlichen CO,-Volumenstrom (Knez, 2009). Entspre-
chend eines Massenanteils von ca. 15 % wurde dem CO,-Strom kontinuierlich das Ethanolextrakt mit
definierten MGDG-Konzentrationen zudosiert. Im Anschluss wurde das CO, entspannt, der Ethanol-
extrakt aufgefangen und dieser gaschromatographisch analysiert.

Zur Prozessintegration wurde bei definierten Bedingungen ein Festbett gepackt, welche aus einem
Anteil an Biomasse (CO,-Eingang) und einem Anteil an Enzym (CO,-Ausgang) bestand. Das Verhaltnis
aus Biomasse zu Enzym betrug ca. 0,4 g Biomasse pro g Enzym.

In Abbildung 28 ist die kontinuierliche Umesterung in scCO, mittels Enzymfestbett in Abhangigkeit
des scCO,-Volumenstroms und der EPA-MGDG-Konzentration (0,04-3,0 g I"") bei 150 bar und 45 °C
dargestellt. Die Ausbeute fallt mit steigender Konzentration sowie mit steigendem Volumenstrom.
Bei einer EPA-MGDG-Konzentration von 0,04 g I'* und einem Volumenstrom von 0,5 kg CO,h™ wird
eine Ausbeute von ca. 90 % erreicht, wohingegen bei 1 kg CO,h™ (Volumenstrom bei untersuchter
Extraktion mit MGDG-Konzentrationen von 2,5-7 g I''; Kapitel 3.5.1) maximale Ausbeuten von 45 %
erreichbar sind. Der Einfluss der Temperatur und des Drucks (MGDG-Konzentration 0,4 g I mit 1 kgh™
! €0,) sind mit Ausbeuteunterschieden von ca. 10 % vernachlassigbar. Zukiinftig ist es notwendig, die
Enzymmenge in Abhangigkeit der Extraktionsbedingungen (MGDG-Konzentration, CO,-
Volumenstrom) anzupassen.

Extraktion und Umesterung wurden bisher ausfihrlich bei unterschiedlichen Versuchsbedingungen
untersucht. Jedoch hat sich gezeigt, dass sowohl Druck wie auch Temperatur auf die Ausbeute in
beiden Aufarbeitungsschritten nur einen geringen Einfluss haben. Somit ist zuklinftig eine Integration
beider Schritte bei gleichen Bedingungen moglich. In Abbildung 29 ist die Integration der Extraktion
und Umesterung in scCO, mit 96%igem EtOH mit unbehandelter Biomasse dargestellt. Hierbei erfolg-
te die direkte Umesterung mittels Enzymfestbett im Anschluss an die Extraktion mit nur einem CO,-
Volumenstrom. In Abhangigkeit der Enzymmenge ist eine Integration moglich. Der Ausbeuteverlauf
der reinen Extraktion deckt sich im Wesentlichen mit dem Ausbeuteverlauf der Integration. Diese
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muss zukiinftig auf die Extraktion von aufgeschlossenen Zellen fiir hdhere MGDG-Konzentrationen im
Extrakt Gbertragen werden.

100 b) T=45'C
-%--T=55°C
5 . --a--T=65°C
] 2 @ repetition 65°C
% g
5 £ sl —
: i ¥- e
m —eZZzaannie ,‘_i',:‘.‘.t‘_'_t:-_::::::-_ ——————
b8 & ) i
& o
; ®
: e
: @ 20
; =
=
<
0 ' ‘ &
0,5
, 0,75 " - B }
Volumenstrom €O, [kg/h] e

Abbildung 28: EPA-Ethylesterausbeute nach Umesterung in einem Enzym-Festbettreaktor mit Ethanolextrakt (96%igem
EtOH) in scCO, in Abhéngigkeit a) des Volumenstroms von scCO, mit 15% (w/w) Ethanolextrakt, sowie der EPA-MGDG-
Konzentration. b) Untersuchung des Einflusses von Druck und Temperatur bei 1 kg h-1 CO, Volumenstrom und 0,4 g |-1 EPA-
MGDG-Konzentration im EtOH-Extrakt
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Abbildung 29: EPA-Ethylesterausbeute durch Integration von Extraktion und enzymatischer Umesterung in scCO, von unbe-
handelter Biomasse und den Betriebsparametern 0,5 kgh-1 CO,, 150 bar, 65 °C, in Abhangigkeit von der CO, Menge
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3.6.3. AP 6.3 Direkte Umesterung und Extraktion der Galactolipide zu EPA-Ethylestern mit
Saure und Ethanol

Da wie unter Punkte 3.6.1 beschrieben, eine Extraktion der Galactolipide im Festbett mittels Gberkri-
tischem CO, und Ethanol als Modifier fiir unbehandelte, nicht aufgeschlossene Biomasse von Phaeo-
datylum tricornutum nicht moéglich war, wurden Versuche zur Umesterung der Galactolipide zu EPA-
Ethylestern durchgefiihrt.

Gewinnung hochgereinigter w3-Konzentrate unter Verwendung von iiberkritischem CO;
Da die direkte Extraktion der Galaktolipide mittels Ethanol aus feuchter Biomasse (siehe 3.6.1.1) im
Technikumsmalstab nicht umsetzbar war und getrocknete Phaeodactylum-Biomasse erst im Herbst
2010 zur Verfiigung stand (siehe 3.4), wurde als Alternative unter anderem ein EPA-haltiges Ol aus
Mikroorganismen verwendet. Somit kamen in den durchgefiihrten Versuchen zur Gewinnung hoch-
gereinigter w3-Konzentrate unter Verwendung von lberkritischem CO, sowohl feuchte als auch ge-
trocknete, nicht aufgeschlossene Phaeodactylum-Biomasse aus 2008 sowie aus 2010, feuchte und
trockene Mikroalgen-Lipidkonzentrate und ein Triglycerid-Musterdl aus Mikroorganismen als Aus-
gangsmaterialien zum Einsatz.

Material und Ausristung

Die folgenden Materialproben wurden in den Versuchen verwendet:

o A: Phaeodactylum tricornutum, getrocknete Algenbiomasse
(aus 2008 und 2010), EPA
o B: Mikroalgen-Lipidkonzentrat, AA/EPA

e B1: feuchtes Konzentrat
e B2:trockenes Konzentrat
o C: Triglycerid-Musterdl aus Mikroorganismen, EPA

Es wurden folgende Gerate und Anlagen im Labor und Technikum eingesetzt:
o SFE:  KD-Pharma SFE Pilotanlage
o SFC: KD-Pharma SFC Pilotanlage
o GC
e Shimadzu GC 17A;
M&N Permabond CW20M 30m x 0,25mm x 0,25um (Ph.Eur.)
e Shimadzu GC 2014
Zebron ZB-1, 15m x 0,25mm x 0,25um on GC 2014
Erlenmeyerkolben 3 Liter und 5 Liter
Dimrothkiihler
Zweihalsaufsatz
Schliffadapter
Heizrihrer
Rotationsverdampfer

0O 0O O O O O O

Vakuumpumpe

39



Durchgefiihrte Versuche

Probe A: Vorversuche

Da die enthaltenen Fettsduren nicht in der bendtigten Form als Ethylester (EE) oder freie Fettsduren
(FFA) vorliegen, waren einige Vorversuche zur Umesterung der Galaktolipide erforderlich. Diese Vor-
versuche wurden mit Phaeodactylum-Biomasse ,,Ernte 2008“ durchgefihrt.

Eine erste Reihe zur Gewinnung von FFA wurde in Wasser durchgefiihrt (siehe Abbildung 30):

3
2,64
2,5
2
=== Lipidausbeute pro
1,5 Algentrockenmasse
1,41 g
=== EPA-Ausbeute pro
1 Algentrockenmasse
74
0,5
-—n-/‘. 0,32
0 -0 01
Sauer Neutral Basisch

Abbildung 30: Erste Messreihe zur Gewinnung von FFA; Durchfiihrung in Wasser (Probe A-Vorversuch)

Da die Ausbeuten hinter den Erwartungen zurlickblieben, wurde eine zweite Messreihe in Ethanol
durchgefiihrt, bei der sich ein umgekehrter Einfluss des pH-Wertes auf die Ausbeute feststellen lieR
(siehe Abbildung 31)
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Abbildung 31: Zweite Messreihe zur Gewinnung von FFA; Durchfihrung in Ethanol (Probe A-Vorversuch)

Die sauren Ansatze in Ethanol wurden nach Neutralisation im Vakuum eingedampft und in einem
Mischungsverhiltnis von 1:1 (w/w) mit Bleicherde oder sehr feinkérnigem Kieselgur per SFE extra-
hiert. Das extrahierte Ol ist im Gegensatz zu allen Extraktionen mit Hexan, Isooctan und Ethanol frei
von griinen und schwarzen Verunreinigungen.

Da die laut Literaturangaben enthaltene C20:3 Fettsdure (Di-Homo-Gamma-Linolensaure) auf der

zunachst verwendeten GC-Saule nach Ph.Eur. mit der C20:4 Fettsdure (Arachidonsdure=AA) koe-
luiert, wurde eine Vergleichsmessung auf einer anderen Saule (Zebron ZB-1) durchgefihrt.
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Abbildung 32: Vergleich der Fettsduren (unbekannte Fettsdure aus Probe A - Vorversuch zu C20:4 aus Fischol)

Wie dem Chromatogramm (Abbildung 32) zu entnehmen ist, zeigt der Vergleich mit einem typischen

AA-haltigen Fischol, dass die gefundene Fettsdaure mit der C20:4 nicht identisch ist

Probe A: Technikumsversuche — Gewinnung der Ethylester aus nicht aufgeschlossener, getrockne-
ter Phaeodactylum-Biomasse

Folgenden Mengen an Biomasse wurden eingesetzt (siehe Tabelle 2):

Tabelle 2: Eingesetzte Algenbiomasse (Probe A — Technikumsversuch)

Ansatz Ernte Oktober 2010 Ernte November 2010
1 800g ---

2 813g ---

3 672g 134g

4 814g
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Entsprechend der vorangegangenen Versuche wurde die Biomasse in angesduertem Ethanol um-
geestert. Aufgrund der Begrenzungen durch die vorhandene Ausriistung wurde die Umesterung in
mehreren Teilen durchgefiihrt (Tabelle 3):

Tabelle 3: Ausgefiihrte Umesterungen unterteilt in verschiedene Ansatze (Probe A - Technikumsversuch)

Ansatz Getrocknete H,SO, EtOH Getrocknetes
Biomasse 96 % tech. trocken, tech. Extrakt

1 800,0 g 111,6 g 2000 ml 87,8¢g

2 8129¢g 2500 g 2000 ml 389,1¢g

3 805,7¢g 2500 g 2000 ml 4409 g

4 814,3¢g 2500 g 2000 ml 404,2 g

z 3232,9¢g 861,6¢g 8000 ml 1322,0¢g

Jeder Ansatz wird geriihrt und 2 Stunden unter Riickfluss gekocht. AnschlieBend wird mit gesattigter
wassriger NaOH-LGsung neutralisiert und bei 70 °C/50 mbar eingedampft. Die Neutralisation hat zur
Vermeidung der Bildung von FFA moglichst wasserarm zu erfolgen. Da die Neutralisation in Abwe-
senheit von Wasser aber nicht durchfiihrbar ist, wird gesattigte wassrige NaOH-Losung verwendet.

Die Ausbeute in diesem Schritt betragt 40,9 % bezogen auf die Einwaage an getrockneter Biomasse.
Wird Ansatz Nr.1 nicht in die Berechnung einbezogen, wird eine Ausbeute von 50,7 % erreicht. Die
Mengen an Extrakt scheinen zunachst unrealistisch hoch. Ursachlich hierfiir ist die Tatsache, dass der
Ruckstand Natriumsulfat aus der Neutralisation, sowie andere Salze und Ethanol-l6sliche Bestandtei-
le der Biomasse enthalt. Diese werden in der SFE zuverlassig entfernt.

Der getrocknete Riickstand wird im Massenverhaltnis 1:1 mit Kieselgur vermengt und in der SFE bei
100 bis 300 bar extrahiert. Es wird, bezogen auf die eingesetzte Trockenmasse, bei einer Ausbeute
von 14,8 % ein klares, orangefarbenes Ol extrahiert. Dieses wurde mittels SFC aufgetrennt (siehe
Kapitel 3.7).
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Probe B: Versuche mit einem EPA/AA-haltigen Lipidkonzentrat aus Mikroalgen

Aufgrund der geringen Menge an Probe B1 und B2 konnten nur Versuche im LabormaRstab durchge-
flhrt werden.

Probe B1: Versuch zur Umesterung — Feuchtes Lipidkonzentrat

Saure Umesterung:

Das feuchte Lipidkonzentrat wurde bei 70°C und 50 mbar im Rotationsverdampfer getrocknet. Dann
wurde, wie oben beschrieben, eine saure Umesterung durchgefiihrt. Nach der Neutralisation mit
gesattigter wassriger NaOH-Losung und Trocknung wird der Rickstand 1:1 mit Kieselgur vermengt
und in der SFE bei 180 bar extrahiert. Es wird ein klares orangenes Ol bei einer Ausbeute von 66,6 %
bezogen auf das getrocknete und 46,0 % bezogen auf das feuchte Konzentrat erhalten.

Alkalische Umesterung:
Das feuchte Konzentrat wird im Massenverhaltnis 1:2 mit wassriger 1N KOH-L6sung zu 500 ml aufge-
fillt und 3 h unter Riickfluss gekocht. Anschliefend wurde mit 2 x 250 ml Hexan extrahiert, um die

FFA zu erhalten. Die Ausbeute lag bei 11 % bezogen auf die Einwaage an feuchtem Lipidkonzentrat.

Die saure Umesterung zeigte erneut die hochsten Ausbeuten.

Probe B2: Versuche zur Umesterung - Trockenes Lipidkonzentrat
Die gesamte Probe wurde in EtOH/H,SO, umgeestert, neutralisiert, getrocknet und mittels SFE extra-

hiert, um eine zur Trennung ausreichende Menge an klarem Ethylester-Gemisch zu gewinnen (zur
weiteren Aufreinigung siehe 3.7).
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Probe C: Triglycerid-Musterél aus Mikroorganismen

Bei diesem Ol sind keine Vorversuche erforderlich, da die Umesterung von Triglyceriden eine Stan-

dardprozedur der KD-Pharma darstellt.

Verarbeitungsschritte:

Das Ol wird entsprechend vorgegebener Standardarbeitsanweisung (KD-SOP-34-001) mit Natriume-

thylat und Ethanol umgeestert. Das gewonnene Ethylestergemisch wird mit Aktivkohle behandelt,

um unerwiinschte Begleitstoffe zu entfernen, die die nachfolgende Trennung beeinflussen kdnnten.

StandardmaRig geschieht dies per SFE. Aufgrund der geringen Olmenge war dies in diesem Falle aber

nicht moglich.

Ausbeuteberechnung fir die Aufreinigung des Triglycerid-Musterdls:

Tabelle 4: EPA-Ausbeuteberechnung fiir Probe C

Roh- Um- Aktivkohle-

material esterung |behandlung SFE SFC

25,0 kg 25,0 kg 22,6 kg 5,1 kg|5,5kg (B) 3,6 kg 1,6 kg
Masse

(A)

EPA % 60,0 60,0 60,0 >50 >80 80-90 >90
Abfall/ Verluste [n.a. n.a. 2,4 kg 12,0 kg 5,4 kg
EPA Ausbeute|n.a. n.a. 90,4 % 51,6 % 61,7 %
zum vorigen 192 % |32,4% 41,1% 20,6 %
Schritt
EPA Ausbeute n.a. n.a. 90,4 % 46,6 % 28,8 %
absolut 17,3% |29,3% 192% |9,6%

Mit dieser Methode wurde eine Ausbeute
Produktionsmalstab die Verluste halbieren.

von 28,8 % erreicht. ErfahrungsgemaR werden sich im
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3.7. AP 7 Entwicklung und Optimierung der Aufreinigung mit scCO:

Nach AP 3.6.3 liegt ein Fettsaure-Ethylester-Gemisch vor. Die enthaltenden Fettsdure-Ethylester be-
sitzen unterschiedliche Wirkungsweisen auf den menschlichen Organismus. Um einen gezielten und
definierten Einsatz des EPA zu ermdglichen, ist es notwendig dieses in moglichst reiner Form zu er-
halten. Die Auftrennung mittels SFC (Supercritical Fluid Chromatographie) wird hierbei eingesetzt.

Auftrennung der Fettsidure-Ethylester mittels SFC
Probe A: Phaeodactylum tricornutum, getrocknete Algenbiomasse

Das erhaltene Ethylester-Gemisch wird in der SFC-Anlage getrennt. Dabei ergibt sich folgende Tren-
nung (siehe Abbildungen 33 und 34):

Verteilung der Fettsaurengehalte
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Abbildung 33: Verteilung der Fettsdurengehalte in Prozent

Anhand dieser Daten lasst sich auf eine im ProduktionsmaRstab erreichbare Konzentration von >90 %
EPA schlieRen. Als Nebenkomponente tritt hier hauptsachlich die C20:3 Fettsaure mit bis zu 5 % auf.
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Massenverteilung
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Abbildung 34: Verteilung der Fettsdaurengehalte in Masseangaben [g]

Probe B2: Trockenes Lipidkonzentrat: Versuche zur Aufreinigung

Die Fettsdauregehalte der Fraktionen ergaben sich wie folgt (siehe Abbildung 35):
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100
90
80
70
60
50
40
30

Fettsaurengehalt [%)

20
10

0 B-o—l-o—l0

Fraktionsnummer

Abbildung 35: Verteilung der Fettsdurengehalte in Prozent (Probe B2)
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Die Gesamtmasse der Fraktionen betrdgt 64,1 g. Durch Mischen der Fraktionen 9 bis 13 wird ein Ol
mit 93 % EPA und 5 % AA bei einer Ausbeute von 8,9 %, bezogen auf das extrahierte Ethylesterge-
misch, erhalten (siehe Abbildung 36).
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Abbildung 36: Massenverteilung der Fettsdauren in Gramm (Probe B2)
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3.8. AP 8 Bilanzierung des gesamten Aufarbeitungsprozess

Insgesamt wurde in dem Projekt der gesamte Prozess von der Kultivierung bis zum EPA-Ethylester
betrachtet. Da die Aufarbeitung den kritischeren Teil des Projekts darstellte, wurde um diese zu op-
timieren, lediglich die Bilanz der Aufarbeitungsverfahren (enzymatisch und sauer) untersucht. Insge-
samt hat sich gezeigt, dass sowohl der Aufarbeitungsprozess mittels scCO,-Extraktion und enzymati-
scher Umesterung eine Ausbeute von ca. 70 % aufweist, wie auch der Aufarbeitungsprozess mittels
saurer Umesterung eine Ausbeute von ca. 94 % aufweist. Aus diesem Grund erfolgte die Bilanzierung
beider Prozesse, um einen Vergleich der beiden Prozesse zu ermdoglichen.

Die Bilanzierung wurde mit der Software Sabento Version 1.2.0.371 durchgefiihrt. Hierzu erfolgte die
zusatzliche Programmierung eines Moduls der scCO,-Festbettextraktion-/Umesterung, der Rektifika-
tion, der scCO,-Gegenstromextraktion, der scCO,-Chromatographie sowie eines Moduls zur Extrakti-
on im Rihrkessel durch das IFU Hamburg.

In Abbildung 37 ist ein Verlaufsdiagramm der beiden Aufarbeitungsprozesse dargestellt. Insgesamt
ist der Verlauf beider Prozesse relativ ahnlich. Beim enzymatischen Prozess ist lediglich ein zusatzli-
cher Zellaufschluss notwendig. Zuséatzlich wird die Extraktion der MGDGs und die Umesterung zu
EPA-Ethylestern nicht in einem Schritt, wie bei der sauren Umesterung durchgefiihrt, sondern in zwei
Einzelschritten betrachtet. Diese sind jedoch lber die Nutzung eines scCO,- sowie Ethanolvolumen-
stroms integriert.
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Abbildung 37: Verlaufsdiagramm der Aufarbeitungsprozesse bei der enzymatischen (links) und sauren (rechts) Gewinnung
von EPA-Ethylestern

In Abbildung 38 ist die relative Verteilung der notwendigen Energiestrome (Summe aus thermisch
und elektrisch) der beiden Prozesse in Abhangigkeit der einzelnen Verfahrensschritte dargestellt.
Beim sauren Prozess nimmt die Trocknung mit ca. 41 % den groRten energetischen Anteil ein. Wo-
hingegen beim enzymatischen Prozess die Rektifikation mit ca. 30 % und die Trocknung mit ca. 27 %
den groBten energetischen Anteil besitzen. Insgesamt betrdagt die notwendige Energie des sauren
Prozesses nur ca. 65 % des enzymatischen Prozesses. Der Energieindex des enzymatischen Prozesses
liegt bei 2605 MJ/kg EPA-Ethylester wohingegen der Index des sauren Prozesses bei 1287 MJ/kg EPA-
Ethylester liegt. Folglich ist zum jetzigen Zeitpunkt der saure Prozess bezliglich des energetischen
Aufwands wirtschaftlicher.

Um zukinftig energetische Einsparungen zu realisieren, ist es notwendig die Trocknung zu reduzieren
bzw. zu umgehen, was bisher kein Bestandteil des Projekts war. Zusatzlich ist es beim enzymatischen
Prozess notwendig, die Ethanolmenge bei der Extraktion und der integrierten Umesterung zu redu-
zieren, um die energetische Belastung der Rektifikation verringern zu kénnen.
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Abbildung 38: Relative Verteilung an elektrischer und thermischer Energie der einzelnen Prozessschritte der enzymatischen
Aufarbeitung (links) und der sauren Aufarbeitung (rechts) bei der Gewinnung von EPA-Ethylestern

Neben der energetischen Betrachtung wurde zusatzlich eine Stoffbetrachtung durchgefiihrt. In
Tabelle 5 sind die verwendeten Substanzen kg/kg Biomasse im enzymatischen und sauren Prozess
dargestellt. Hierbei wurde mit einer Standzeit des Enzymfestbetts von 50 Tagen gerechnet (Laudani
et al. 2007). Zusatzlich erfolgte eine 6kologische Bewertung der Prozesse. Hierbei ist zu beachten,
dass Wasser, welches bei der Zentrifugation anfallt, nicht mitbilanziert wird, um die einzelnen Wir-
kungen der Substanzen der Aufarbeitung besser herausarbeiten zu kénnen. In Abbildung 39 sind die
Einzelstoffbetrachtungen der Input- und Outputseite des enzymatischen Prozesses dargestellt. Hier-
bei zeigt Ethanol den groRten Anteil auf der Inputseite. Wohingegen die Biomasse nach der Extrakti-
on als Abfallstoff in der Outputbetrachtung den grofSten Anteil einnimmt. Bei dem sauren Prozess
(Abbildung 40) zeigt Schwefelsdure auf der Inputseite und ebenfalls die Biomasse auf der Outputseite
den groRten Anteil.

Tabelle 5: Verwendete Substanzen kg/kg Biomasse im Prozess der enzymatischen Aufarbeitung und der sauren Aufarbei-
tung (Ethanol und CO, werden im Prozess im Kreis gefahren).

Enzymatisch Sauer

Substanz Menge kg/kg | Substanz Menge kg/kg
Ethanol 8 Ethanol 2

Enzym 0,007 Schwefelsdure 0,3

- - Natronlauge 0,1

Co, 65 Co, 26
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Einzelstoffbetrachtung der Input-Materialien Einzelstoffbetrachtung der Qutput-Materialien
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Abbildung 39: Einzelstoffbetrachtung Inputseite (links) und Outputseite (rechts) bei der enzymatischen Gewinnung von EPA-
Ethylestern
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Abbildung 40: Einzelstoffbetrachtung Inputseite (links) und Outputseite (rechts) bei der sauren Gewinnung von EPA-
Ethylestern

Zur okologischen Bewertung wird die Umweltbewertungszahl (UBZ) ermittelt. Diese wird in Sabento
aus den verschiedenen Wirkungskategorien der Input- und Outputstréme bestimmt. Je niedriger die
Umweltbewertungszahl ist, desto geringer ist das Umweltwirkungspotential des Prozesses und somit
der Prozess als 6kologischer einzustufen. Insgesamt ergibt sich aus der Bilanz der einzelnen verwen-
deten Substanzen fiir den enzymatischen Prozess, bezogen auf die vorliegende Bilanzierung, eine
Umweltbewertungszahl von 490. Die Umweltbewertungszahl des sauren Prozesses liegt bei 300
(Abbildung 41). Der Unterschied der beiden Prozesse liegt daran, dass die Gesamtausbeute beim
sauren Prozess mit ca. 94 % hoher ist als beim enzymatischen Prozess mit ca. 70 %. Folglich ist fir die
gleiche Menge an EPA-Ethylestern im enzymatischen Prozess mehr Biomasse notwendig, was in die
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Berechnung der UBZ mit eingeht (siehe auch Abbildung 39). Somit stellt sich der saure Aufarbei-
tungsprozess im Moment sowohl als wirtschaftlicher, wie auch als 6kologischer dar.

Insgesamt ergibt sich aus der Bilanz der einzelnen verwendeten Substanzen fiir den enzymatischen
Prozess, bezogen auf die vorliegende Bilanzierung, eine Umweltbewertungszahl (UBZ) von 490. Die
Umweltbewertungszahl des sauren Prozesses liegt bei 300 (Abbildung 41). Der Unterschied der bei-
den Prozesse liegt daran, dass die Gesamtausbeute beim sauren Prozess mit ca. 94 % hoher ist als
beim enzymatischen Prozess mit ca. 70 %. Folglich ist fiir die gleiche Menge an EPA-Ethylestern im
enzymatischen Prozess mehr Biomasse notwendig, was in die Berechnung der UBZ mit eingeht (siehe
auch Abbildung 39). Somit stellt sich der saure Aufarbeitungsprozess im Moment sowohl als wirt-
schaftlicher, wie auch als 6kologischer dar.

700 ~h 0
4 LENZYMatisc , Jsauer
500 30
400 —
290 E—

300 —
20 . 280 —
. 346 490 " 282 300

0 \ 260 \

|Binput - URZ @ Output - UBZ OiGesat - LK |

Abbildung 41: Umweltbewertungszahlen mit spezifischen Wichtungsfaktoren bei der enzymatischen (links) und sauren
(rechts) Gewinnung von EPA-Ethylestern

In Abbildung 42 sind die einzelnen Wirkungspotentiale der beiden Prozesse dargestellt. Beim enzy-
matischen Prozess liegt beim Input, durch die Verwendung von Ethanol, der Schwerpunkt auf dem
thermischen Wirkungspotential (59 %). Bei Output Uberwiegt aufgrund der Biomasse die Eutrophie-
rung (63 %). Zusatzlich bleibt auch hier der Ethanol mit thermischer Wirkung noch von Bedeutung
(21 %). Hingegen liberwiegt beim sauren Prozess, aufgrund der Schwefelsdure, die akute Toxizitat
(58 %). Beim Output verschiebt sich das Wirkungspotential aufgrund der Biomasse. Hierbei Uber-
wiegt die Eutrophierung (75 %).
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Abbildung 42: Wirkungspotentiale der Wirkungskategorien Inputseite und Output-Seite bei der enzymatischen (links) und
sauren (rechts) Gewinnung von EPA-Ethylestern

Eine weitere Bilanzierung bezlglich der Wirtschaftlichkeit ist zum heutigen Zeitpunkt nicht moglich,
da fur den Gesamtprozess noch zu wenige Daten vorliegen. Der Prozess wurde bisher im Labormal-
stab untersucht. Ein Upscaling ist noch nicht erfolgt.
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4. Diskussion

Das Ziel des Projektes — die Entwicklung eines integrierten Prozesses zur Gewinnung von EPA aus
phototroph kultivierten Mikroalgen mittels CO,-Extraktion — konnte dank der sich erganzenden Kom-
petenzen der Projektpartner erreicht werden: Von vier untersuchten Algenarten konnten drei im
Pilotmalistab im Freiland kultiviert werden. Durch die wahrend der im LabormaRstab durchgefiihrten
Untersuchungen zur Optimierung des Kultivierungsprozesses sowie aus den im Freiland gewonnenen
Daten lassen sich erste Wirtschaftlichkeitsbetrachtungen anstellen, die aufzeigen, dass zumindest fir
die Spezies Phaeodactylum tricornutum eine industrielle Produktion an einem geeigneten, sonnen-
reichen Standort unter Verwendung industrieller CO,-Quellen machbar ist.

Dank der technischen Ausstattung sowie der Erfahrung zur Entwicklung von Downstream-Prozessen
des IGVT (unter Rickgriff auf Ressourcen des Fraunhofer IGB) konnten verschiedene Aufschluss- und
Extraktionsverfahren fir drei Algenarten untersucht werden. Die Kieselalge Phaeodactylum tricornu-
tum zeigte bei dem Vergleich von Aufschluss- und Extraktionsversuchen die besten Ergebnisse, so
dass die Untersuchungen ab Herbst 2009 ausschliel3lich mit dieser Spezies durchgefiihrt wurden. Ein
Vorteil der Verwendung von Phaeodactylum als EPA-Quelle besteht darin, dass ein Aufschluss der
Algenbiomasse nicht zwingend erfolgen muss: So konnte bei einer Ethanolextraktion von feuchter
Biomasse eine Ausbeute von bis zu 90 % erzielt werden. Die Extraktion von EPA-haltigen Galaktolipi-
den aus feuchter Biomasse stellt energetisch gesehen eine interessante Variante dar, jedoch ist ein
grofdes Ethanol-zu-Biomasse-Verhaltnis notwendig, und damit ist die Produktkonzentration, auch bei
vollstandiger Extraktion, niedrig. Daher entschied man sich, weitere Versuche zur direkten Umeste-
rung aus zuvor getrockneter Biomasse durchzufiihren, um die Produktkonzentration im Extrakt zu
erhohen.

Hierbei wurde ein integrierter Prozess zur enzymatischen Umesterung und zur Extraktion mit scCO,
im Festbett vom IGVT untersucht, wahrend KD-Pharma Versuche zur sauren Umesterung von
getrockneter, nicht aufgeschlossener Phaeodactylum-Biomasse und anschlieBender Extraktion der
Ethylester mit scCO, durchfiihrte.

Insgesamt ist zum jetzigen Zeitpunkt der saure Prozess aus energetischer Sicht sowohl als der wirt-
schaftlichere als auch der 6kologischere Prozess zu bewerten. Die saure Umesterung ist schon seit
langerem bekannt. Im analytischen Mal3stab wird dieses Verfahren auch schon fiir Algen angewendet
(Lepage und Roy 1984). Der enzymatische Prozess mit der Integration von Extraktion und Um-
esterung mit scCO, und Ethanol wurde bisher noch nicht angewendet. Im Rahmen des Projekts er-
folgte bisher nur die Untersuchung der Machbarkeit der Integration bezlglich der unterschiedlichen
Versuchsparameter Druck, Temperatur, MGDG-Konzentration und Volumenstrom. Der integrierte
Prozess wurde bisher jedoch nicht auf die Ethanolmengen hin optimiert. Aus der Bilanzierung (ener-
getisch und 6kologisch) ist ersichtlich (Abbildung 38; Abbildung 39; Abbildung 42), dass die Ethanol-
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menge, um den enzymatischen Prozess zukinftig verbessern zu kénnen, reduziert werden muss.
Folglich ist eine weitere Optimierung des CO,/EtOH Verhaltnisses wahrend der integrierten Extrak-
tion und Umesterung notwendig.

Zusatzlich hat sich bei beiden Prozessen die Biomasse im Output (Abbildung 42) bezlglich der Eutro-
phierung als negativ herausgestellt. Um den Prozess wirtschaftlicher und 6kologischer zu gestalten,
ist eine Vergarung der Abfallbiomasse zu Biogas moglich. Hierbei kann das Biogas energetisch im
Rahmen eines Blockheizkraftwerks genutzt werden. Das entstehende CO, kann erneut der Algenkul-
tivierung zur Verflugung gestellt werden. Durch die Trennung der Fest- und Flissigphase bei der Ver-
garung ist es zusatzlich moglich, Stickstoff und Phosphat fiir die erneute Algenkultivierung als
Ressourcenersparnis zur Verfligung zu stellen. Bei der Vergarung ist jedoch zu beachten, dass z.B.
eine zu hohe Salzkonzentration die Vergarung zu Biogas (Methan) hemmt (Chen et. al. 2008). Beim
sauren Prozess entsteht im Anschluss an die Umesterung, aufgrund der Neutralisation der Schwefel-
sdure mit Natronlauge zu Natriumsulfat (0,2 kg/kg Biomasse). Die Ethylester werden nach Rektifika-
tion des Ethanols mit scCO, direkt aus dem Gemisch Biomasse und Salz extrahiert, so dass ein Salz-
Biomasse-Gemisch zurlick bleibt. Bei der enzymatischen Umesterung liegt die Biomasse nach der
Rektifikation nur mit Restethanol vor. Folglich stellt die Vergarung fir den enzymatischen Prozess zur
Steigerung der Wirtschaftlichkeit und Senkung der UBZ eine Méglichkeit dar. Fiir den sauren Prozess
ist eine Weiterverarbeitung der Biomasse durch Vergarung aufgrund der hohen Salzkonzentration in
der Biomasse zu Uberprifen und als kritisch zu betrachten. Beide Prozesse sollten zukiinftig bezlglich
der Verwendung von feuchter Biomasse, um die Trocknung zu sparen, optimiert werden.

Der Vergleich basischer und saurer Aufschliisse in Wasser sowie Ethanol zeigt, dass die hochste Aus-
beute beim Kochen in saurem Ethanol erreicht wird. Dabei wird die Biomasse aufgeschlossen und
gleichzeitig werden die Fettsduren zum Ethylester umgesetzt. Basische Umesterungen sowie Umes-
terungen in Wasser sind aufgrund der verringerten Ausbeute nicht zu empfehlen. Die Fettsdaureethy-
lester kdnnen mittels SFE gut aus dem getrockneten Ansatzgemisch abgetrennt werden.

Eine direkte Extraktion der Galactolipide im Festbett mittels Gberkritischem CO, und Ethanol als Mo-
difier konnte filir nicht aufgeschlossene, getrocknete Phaeodactylum-Biomasse nicht durchgefiihrt
werden. Die hierzu durchgefiihrten Versuche ergab die Erfordernis einer griindlichen Durchmischung
mit einem pordsen inerten Material (z.B. Kieselgur), um eine Verstopfung des Extraktionskammerin-
haltes zu vermeiden. Trotz allem konnte aber kein Extrakt - weder ohne noch mit Modifier [Ethanol,
bis 50% (w/w)] - gewonnen werden.
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Anhang 1

Arbeitspakete laut Antragstellung:

AP Arbeitspaketbeschreibung Beteiligte Partner
AP 1 | Auswahl und Test von EPA-Produzenten
Auswahl und Anzucht von EPA-Produzenten im Labor- IGVT Universitat Stuttgart (3
maRstab. MM)
Subitec GmbH (3 MM)
Soliance (0 MM)
KD Pharma (2 MM)
AP 2 | Entwicklung und Optimierung der Prozesstechnik
Optimierung der Prozessparameter Lichtintensitat, CO,-
AP 2.1 | Konzentration, Temperatur, Betriebsweise filr Subitec GmbH (8 MM)
Nannochloropsis spec.
Optimierung der Prozessparameter Lichtintensitat, CO,-
AP 2.2 Konzentration, Temperatur, Betriebsweise fiir zwei ver- Subitec GmbH (10 MM)
" | schiedene Algenstamme N.N und Analyse der Lipidspek-
tren unter verschiedenen Prozessparametern.
AP 3 | Algenproduktion fiir die Versuchsmuster-herstellung
AP 3.1 | Umristung und Inbetriebnahme der Pilotanlage Subitec GmbH (2 MM)
AP 3.2 | Herstellung von Phaeodactylum tricornutum-Chargen Subitec GmbH (4 MM)
AP 3.3 | Herstellung von Nannochloropsis-Chargen Subitec GmbH (4 MM)
AP 3.4 Herstellung von zwei weiteren Pilot-Chargen der in AP 1.1 Subitec GmbH (8 MM)
" | und 2.2 untersuchten Algenstimme
AP 4 | Entwicklung und Optimierung des Zellaufschlusses
IGVT Universitat Stuttgart (7
Austestung verschiedener Zellaufschlussmethoden fiir ei- MM) & (
AP 4.1 | nen produktschonenden Aufschluss von Phaeodactylum
KD Pharma (7 MM)

und Nannochloropsis
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AP 4.2

Austestung verschiedener Zellaufschlussmethoden fiir ei-
nen produktschonenden Aufschluss von zwei weiteren
Algenstammen (Methoden wie AP4.1)

IGVT Universitat Stuttgart (7

MM)
KD Pharma (2 MMm)

AP 5 | Entwicklung und Optimierung der Extraktion mit CO,
Versuche zur Extraktion von EPA-reichem Algendl aus auf- | KD-Pharma (24 MM)
geschlossenen Algenzellen mittels SFE im Pilot- und Pro-
duktionsmalistab
AP 6 | Projektkoordination und —dokumentation
AP 6.1 | Projektkoordination Subitec GmbH (2 MM)
AP 6.2 | Projektdokumentation alle (3 MM)
AP 7 | Ergebnis/Know-how-Transfer und Realisierung
KD-Pharma (4 MM)

Produktentwicklung und Vermarktung

Soliance, Minami Nutrition

Fettgedruckt die federfiihrende Firma / Institut
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Arbeitspakete nach Statusseminar:

AP Arbeitspaketbeschreibung Beteiligte Partner
AP 1 Auswahl und Test von EPA-Produzenten
Auswahl und Anzucht von EPA-Produzenten im LabormaR- | IGVT Universitat Stuttgart
stab. Subitec GmbH
KD Pharma
AP 2 Entwicklung und Optimierung der Prozesstechnik
Optimierung der Prozessparameter Lichtintensitat, CO,-
AP 2.1 |Konzentration, Temperatur, Betriebsweise fiir Nannochlo- | Subitec GmbH
ropsis spec.
Optimierung der Prozessparameter Lichtintensitat, CO,-
AP 2.2 Konzentration, Temperatur, Betriebsweise fiir zwei ver- Subitec GmbH
) schiedene Algenstamme N.N und Analyse der Lipidspek-
tren unter verschiedenen Prozessparametern.
AP 3 Algenproduktion fiir die Versuchsmusterherstellung
AP 3.1 | Umristung und Inbetriebnahme der Pilotanlage Subitec GmbH
AP 3.2 | Herstellung von Phaeodactylum tricornutum-Chargen Subitec GmbH
AP 3.3 | Herstellung von Nannochloropsis-Chargen Subitec GmbH
AP 3.4 | Herstellung von Monodus-Chargen Subitec GmbH
AP4 Trocknung der Algenbiomasse
Trocknung von Phaeodactylum-Biomasse mittels Lyophylle | Subitec GmbH
und Dampftrockner
AP 5 Entwicklung und Optimierung des Zellauf-schlusses
IGVT Universitat Stuttgart
Austestung verschiedener Zellaufschlussmethoden fiir ei- KD Ph &
arma
nen produktschonenden Aufschluss von Phaeodactylum
AP 6 Entwicklung und Optimierung der Extraktion mit scCO,
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Optimierung der Extraktion der Galactolipide im Festbett IGVT Universitat Stuttgart
AP 6.1 | mittels scCO, und Ethanol als Modifier fiir Phaeodactylum
tricornutum
Optimierung des Enzymfestbettreaktors mit scCO, als L6- | IGVT Universitat Stuttgart
AP 6.2 |sungsmittel in Abhdngigkeit der EPA-Konzentration im KD Pharma
scCO,-Extrakt aus AP 4.1 (Prozessintegration)
AP 6.3 Direkte Umesterung und Extraktion der Galactolipide zu KD Pharma
) EPA-Ethylestern mit Saure und Ethanol
AP 7 Entwicklung und Optimierung der Aufreinigung mit scCO,
Auftrennung der Fettsdure-Ethylester mittels SFC KD Pharma
AP 8 Bilanzierung des gesamten Aufarbeitungsprozesses
Vergleichende Bilanzierung der zwei erarbeiteten Prozesse |alle

Fettgedruckt die federfiihrende Firma / Institut
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Anhang 2
Ringversuch:

Da EPA in den Algenzellen als Monogalactosyldiglycerid in der Chloroplastenmembran vorliegt, ist es
notwendig, die Fettsdure als EPA-Ethylester von dem Ursprungsmolekil abzutrennen. Aufgrund un-
terschiedlicher Analysemethoden zur Bestimmung des absoluten EPA-Gehalts in der Algenbiomasse
wurde zunachst ein Ringversuch zwischen KD-Pharma und der Universitat Stuttgart durchgefihrt.
Hierzu wurde der EPA-Gehalt zweier unterschiedlicher Biomassechargen aus der Pilotanlage (Subitec)
von beiden Projektpartnern bestimmt.

5,0

EUniversitat Stuttgart
B KD-Pharma

EPA/TS [%]

Pilotanlage Juli 08 Pilotanlage September 08

Abbildung 43: Ringversuch (KD-Pharma und Universitdt Stuttgart) zur Bestimmung des prozentualen EPA-
Gehalts lyohilisierter Algenbiomasse in zwei unterschiedlichen Chargen (Phaeodactylum tricornutum;
Pilotanlage Juli 2008 und Pilotanlage September 2008) mit den jeweiligen Bestimmungsmethoden.

In Abbildung 43 ist der prozentuale EPA-Gehalt von zwei Phaeodactylum tricornutum Chargen (Pilot-
anlage Juli, September 2008) nach den unterschiedlichen Methoden der Projektpartner dargestellt.
Hierbei zeigt sich, dass beide Methoden eine maximale Abweichung von ca. 6 % aufweisen und folg-
lich beide Methoden vergleichbar sind.
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