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(57) Zusammenfassung: Verfahren zur Herstellung von wissrigen Losungen von Glucanen mit einer B-1,3- glykosidisch ver-
kniipften Hauptkette sowie -1,6-glykosidisch daran gebundenen Seitengruppen durch Fermentation von Pilzstimmen, welche die
genannten Glucane in die Fermentationsbriihe sekretieren, in einem wissrigen Nahrmedium, wobei die Abtrennung der Glucane
aus der Fermentationsbriihe unter Verwendung asymmetrischer Filtermembranen erfolgt.
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Verfahren zur Herstellung von Homopolysacchariden

Die vorliegende Erfindung betrifft ein Verfahren zur Herstellung von wassrigen Lésungen von
Glucanen mit einer p-1,3-glykosidisch verknlpften Hauptkette sowie -1,6-glykosidisch
daran gebundenen Seitengruppen durch Fermentation von Pilzstdmmen, welche die
genannten Glucane in die Fermentationsbrihe sekretieren, in einem wassrigen Nahrmedium
wobei die Abtrennung der Glucane aus der Fermentationsbriihe unter Verwendung
asymmetrischer Filtermembranen erfolgt.

In natdrlichen Erdélvorkommen liegt Erddl in den Hohlrdumen pordser Speichergesteine vor,
welche zur Erdoberflache hin von undurchldssigen Deckschichten abgeschlossen sind. Bei
den Hohlrdumen kann es sich um sehr feine Hohlrdume, Kapillaren, Poren oder dergleichen
handeln. Feine Porenhalse kdnnen beispielsweise einen Durchmesser von nur ca. 1 pm
aufweisen. Neben Erddl, inklusive Anteilen von Erdgas enthélt eine Lagerstatte mehr oder
weniger stark salzhaltiges Wasser.

Bei der Erdolforderung unterscheidet man zwischen der primaren, sekundaren und tertidren
Férderung.

Bei der primaren Forderung stromt das Erddl nach dem Anbohren der Lagerstatte aufgrund
des Eigendrucks der Lagerstatte von selbst durch das Bohrloch an die Oberflache. Mittels
der primaren Forderung lassen sich je nach Lagerstattentyp aber meist nur ca. 5 bis 10% der
in der Lagerstatte vorhandenen Erdélmenge fordern, danach reicht der Eigendruck nicht
mehr zur Férderung.

Nach der primaren Forderung kommt daher die sekundare Forderung zum Einsatz. Bei der
sekundaren Forderung werden zusatzlich zu den Bohrléchern, welche der Forderung des
Erddls dienen, den sogenannten Produktionsbohrungen, weitere Bohrldcher in die
erdolfihrende Formation gebohrt. Durch diese sogenannten Injektionsbohrungen wird
Wasser und/oder Dampf in die Lagerstatte eingepresst, um den Druck aufrechtzuerhalten
oder wieder zu erhéhen. Durch das Einpressen des Wassers wird das Erddl durch die
Hohlraume in der Formation langsam von der Injektionsbohrung ausgehend in Richtung der
Produktionsbohrung gedrickt. Dies funktioniert aber nur so lange, wie die Hohlraume
vollstéandig mit Ol geflillt sind und das viskosere Ol durch das Wasser vor sich her
geschoben wird. Sobald das dunnflissige Wasser durch Hohlrdume durchbricht, strdmt es
ab diesem Zeitpunkt auf dem Weg des geringsten Widerstandes, also durch den gebildeten
Kanal zwischen den Injektions- und den Produktionsbohrungen und schiebt nicht mehr das
Ol vor sich her. Mittels priméarer und sekundérer Férderung sind im Regelfalle nur ca. 30 bis
35 % der in der Lagerstatte vorhandenen Erdélmenge zu foérdern.

Es ist bekannt, die Erdélausbeute durch MaBnahmen der tertidren Olférderung weiter zu
steigern. Zur tertiaqren Erddlférderung gehoren Verfahren, bei denen man geeignete
Chemikalien als Hilfsmittel zur Olférderung einsetzt. Hierzu gehért das so genannte
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.Polymerfluten®. Beim Polymerfluten presst man durch die Injektionsbohrungen anstelle von
Wasser eine wassrige Losung eines verdickend wirkenden Polymers in die Erdollagerstatte
ein. Durch das Einpressen der Polymerldsung wird das Erddél durch die besagten Hohlrdume
in der Formation von der Injektionsbohrung ausgehend in Richtung der Produktionsbohrung
gedrickt, und das Erddl wird schlief3lich Gber die Produktionsbohrung gefoérdert. Aufgrund
der hohen Viskositat der Polymerldsung, welche an die Viskositat des Erddls angepasst wird,
kann die Polymerldsung nicht mehr oder zumindest nicht so leicht durch Hohlraume
durchbrechen wie dies bei reinem Wasser der Fall ist.

Zum Polymerfluten sind eine Vielzahl verschiedener wasserloslicher Polymere
vorgeschlagen worden, und zwar sowohl synthetische Polymere, wie beispielsweise
Polyacrylamide oder Acrylamid und andere Monomere enthaltende Copolymere sowie auch
wasserlésliche Polymere nattrlichen Ursprungs.

Geeignete verdickend wirkende Polymere flr die tertidre ErdéIférderung missen eine Reihe
von speziellen Anforderungen erfillen. Neben einer ausreichenden Viskositat mUssen die
Polymere auch sehr temperaturstabil sein und ihre verdickende Wirkung auch bei hohen
Salzkonzentrationen behalten.

Eine wichtige Klasse von Polymeren naturlichen Ursprungs fur das Polymerfluten bilden
verzweigte Homopolysaccharide aus Glucose. Polysaccharide aus Glucoseeinheiten werden
auch Glucane genannt. Die genannten verzweigten Homopolysaccharide weisen eine
Hauptkette aus B-1,3-verknlpften Glucoseeinheiten auf, von denen —statistisch gesehen-
etwa jede dritte Einheit mit einer weiteren Glucoseeinheit B-1,6-glykosidisch verknUpft ist.
Wassrige Losungen derartiger verzweigter Homopolysaccharide besitzen vorteilhafte
physikalisch-chemische Eigenschaften, so dass sie fiir das Polymerfluten besonders gut
geeignet sind.

Homopolysaccharide der genannten Struktur werden von verschiedenen Pilzstdmmen
sekretiert, beispielsweise von dem filamantds wachsenden Basidiomycet Schizophyllum
commune, der wahrend des Wachstums ein Homopolysaccharid der genannten Struktur mit
einem typischen Molekulargewicht My, von ca. 5 bis ca. 25*108 g/mol ausscheidet
(Trivialname Schizophyllan). Weiterhin zu nennen sind von Sclerotium rolfsii sekretierte
Homopolysaccharide der genannten Struktur (Trivialname: Scleroglucane).

Wichtig fur das Polymerfluten ist es, dass die hierzu verwendete wassrige Polymerldsung
keinerlei Gelpartikel oder sonstige kleine Partikel enthalt. Bereits eine geringe Anzahl von
Partikeln mit Dimensionen im Mikrometerbereich kdnnen die feinen Poren in der
Erddlformation verstopfen und somit die ErdéIférderung zumindest erschweren oder sogar
zum Erliegen bringen. Polymere zur tertiaren Erdolférderung sollten daher einen moglichst
geringen Anteil an Gelpartikeln oder sonstigen kleinen Partikeln aufweisen.
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Far die Verwendung zum Polymerfluten ist es daher wichtig, dass Losungen der genannten
Homopolysaccharide weitgehend frei von Zellen und Zellbruchstlcken sind, da diese sonst
die Erddlformation verstopfen kénnen, was die Gewinnung des Erddls erschwert oder sogar
unmoglich macht. Als KenngrofRe fur eine gute Qualitat einer Polymerldsung kann das
sogenannte Millipore-Filtrations-Verhaltnis (Millipore filtration ratio; MPFR-Wert) verwendet
werden. Hierbei wird bestimmt, wie sich der Filterwiderstand beim Filtrieren einer Losung im
Laufe der Zeit andert.

Verfahren zur Herstellung von verzweigten Homopolysacchariden aus p-1,3-verkntpften
Glucoseeinheiten sind bekannt.

EP 271 907 A2, EP 504 673 A1 und DE 40 12 238 A1 offenbaren Verfahren zur Herstellung,
und zwar erfolgt die Herstellung durch diskontinuierliche Fermentation des Pilzes
Schizophyllum commune unter RUhren und BelUftung. Das Nahrmedium besteht im
Wesentlichen aus Glucose, Hefe-Extrakt, Kaliumdihydrogenphoshat, Magnesiumsulfat und
Wasser. EP 271 907 A2 beschreibt eine Methode zur Isolierung der Polysaccharids, bei der
man die Kultursuspension zunachst zentrifugiert und das Polysaccharid aus dem Uberstand
mit Isopropanol ausfallt. Eine zweite Methode umfasst eine Druckfiltration gefolgt von einer
Ultrafiltration der erhaltenen Losung, ohne dass Details zur Methode offenbart sind.

,Jdo Rau, ,Biosynthese, Produktion und Eigenschaften von extrazellularen Pilz-Glucanen®,
Habilitationsschrift, Technische Universitat Braunschweig, 1997, Seiten 70 bis 95“ beschreibt
die Herstellung von Schizophyllan durch kontinuierliche oder diskontinuierliche Fermentation.
Die Abtrennung des Schizophyllans kann mittels Querstromfiltration erfolgen (a.a.O, S. 75).
Zur Abtrennung der Zellmasse wurden verschiedene Edelstahlmembranen mit Porenweiten
von 0,5 pm, 2 pm, 10 pm und 20 pm getestet. Mit 2 um-Membranen wurden jedoch mit einer
Lésung, welche 0,5 g/l Glucan und 0,5 g/l Biotrockenmasse enthielt, nur geringe
Permeationsraten erhalten. Aullerdem verblieben Hyphenfragmente in einer Konzentration
von ca. 0,1 g/ml. Es wird daher ein zweiter Feinstklarungsschritt vorgeschlagen (a.a.O. S.
94). Ein derartiges Verfahren ist sehr aufwandig, und aulerdem sind Edelstahl-Membranen
sehr teuer.

"Udo Rau, Biopolymers, Hrsg A. Steinblchel, Volume 6, Seiten 63 bis 79, Verlag WILEY -
VCH, New York, 2002 " beschreibt die Herstellung von Schizophyllan durch kontinuierliche
oder diskontinuierliche Fermentation. Zur Gewinnung des zell- und zellbruchstlckfreien
Schizophyllans wird in die Zentrifugation und die Querstrom-Mikrofiltration empfohlen
(a.a.0., S. 78, Abs. 10.1). FUr die Querstrom-Mikrofiltration wird dort der Einsatz von
gesinterten Edelstahl-Membranen mit einer Porengrof3e von 10 um vorgeschlagen. Das so
erhaltene Permeat muss aber nochmals mittels Diafiltration gereinigt werden sowie ggf.
mittels Querstrom-Mikrofiltration aufgereinigt werden (a.a.O., S. 78, Abs. 10.2). Ein
derartiges Verfahren ist sehr aufwandig, und aulerdem sind Edelstahl-Membranen sehr
teuer.
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In ,GIT Fachzeitung Labor 12/92 Seite 1233 — 1238" wird eine kontinuierliche Herstellung
verzweigter B-1,3-Glucane mit Zellrlickflhrung beschrieben. Zur Abtrennung der verzweigten
B-1,3-Glucane aus dem Fermentationskreislauf wird zunachst eine Querstromfiltration mittels
Edelstahlmembranen vorgeschlagen, die eine Porengrdfie von 200 um besitzen. Das
erhaltene polymerhaltige Permeat ist aber noch mit groRen Mengen an Zellbruchstlcken
verunreinigt, und muss in einem zweiten Schritt nachgereinigt werden. Hierzu werden eine
Tiefenfiltration mit einem Glasfasertiefenfilter, eine Dreistufendruckfiltration sowie die
Zentrifugation vorgeschlagen. Als weitere Methode fur die zweite Reinigungsstufe haben die
Autoren ohne Erfolg die Querstromfiltration an keramischen Membranen untersucht. Als
Ergebnis aus ihren Experimenten ziehen sie den Schluss, dass die Querstrom-Mikrofiltration
nicht fir die Zellseparation von mycelhaltigen, hochviskosen Kultursuspensionen geeignet
ist. Das erhaltene Permeat wird schlief3lich in einer dritten Reinigungsstufe mittels
Diafiltration nachgereinigt. Ein derartiger dreistufiger Prozess ist aber sehr aufwandig, und
dementsprechend fur einen industriellen Herstellprozess ungeeignet.

WO 03/016545 A2 offenbart ein kontinuierliches Verfahren zur Herstellung von
Scleroglucanen unter Verwendung von Sclerotium rolfsii. Zur Reinigung wird eine
Querstromfiltration unter Verwendung von Edelstahlfiltern einer Porengréfie von 20 um bei
einer Uberstrémgeschwindigkeit von mindestens 7 m/s beschrieben. Ein 20 ym-Filter ist
jedoch zu Abtrennung sehr kleiner Partikel nicht ausreichend.

Die Abtrennung feiner Partikel kbnnte zwar im Prinzip durch die Verwendung feinerer
Filtermembranen verbessert werden. Mit abnehmender Porengréfle halten die
Filtermembranen aber in unerwiinschter Art und Weise zunehmend auch die Glucane
zurlck, insbesondere die Fraktionen mit sehr hohen Molekulargewichten. Weiterhin
erfordern feinere Membranen hohere Filterdriicke und damit nimmt die Gefahr zu, dass der
Pilz mechanisch zu stark belastet werden konnte. Es sollte vermieden werden, dass Zellen
zerstort werden und lysieren, denn dadurch wird das herzustellende Polymer verunreinigt.

Weiterhin sollte aus wirtschaftlichen Grinden die Konzentration erhaltener wassriger Glucan-
Ldsungen moglichst hoch sein, und zwar einerseits um mdaglichst kleine
Fermentationsanlagen verwenden zu kénnen, und andererseits um einen moglichst geringen
Transportaufwand zu haben, um die wassrigen Glucan-Losungen von der Produktionsstatte
zum Einsatzort zu transportieren. Es sollte aus wirtschaftlichen Grinden eine Konzentration
von mindestens 3 g/l Glucan angestrebt werden. Glucan-Lésungen mit einer derart hohen
Konzentration weisen eine sehr hohe Viskositat auf und sind dartber hinaus stark
strukturviskos. Derartige Losungen sind schwierig zu filtrieren. Je hdher die Konzentration,
desto schwieriger ist der Filtrationsschritt.

Aufgabe der vorliegenden Erfindung war es, ein wirtschaftliches Verfahren zur Herstellung
von Lésungen verzweigter B-1,3-Glucane bereitzustellen, wobei die Losungen eine zur
Verwendung in der tertidren Erdolférderung ausreichende Qualitat haben sollten. Die
Losungen sollten neben einer hohen spezifischen Viskositat insbesondere einen moglichst
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niedrigen Gehalt an Zellen und Zellbruchstlicken aufweisen. Mit den Filtraten sollten
Spezifikationswerte der Filtrierbarkeit MPFR < 2,5 mit 1,2 um Isopore-Filtern erreicht werden.

Dem entsprechend wurde ein Verfahren zur Herstellung von wassrigen Ldosungen von
Glucanen mit einer p-1,3-glykosidisch verknlpften Hauptkette sowie -1,6-glykosidisch
daran gebundenen Seitengruppen gefunden, wobei das Verfahren die Fermentation von
Pilzstammen, welche Glucane der genannten Struktur sekretieren, in einem wassrigen
Nahrmedium und anschliellender Abtrennung einer wassrigen Lésung des gebildeten
Glucans aus der wassrigen, Glucane und Biomasse enthaltenden Fementationsbriihe durch
Querstrom-Mikrofiltration umfasst, und wobei fur die Querstrom-Mikrofiltration
asymmetrische Filtermembranen umfassend mindestens eine Schicht aus einem
Tragermaterial und mindestens einer Trennschicht eingesetzt werden, wobei die Porengréle
der Trennschicht 1 um bis 10 um und die Porengréfie des Tragermaterials 5 um bis 100 um
betragt, mit der MalRgabe, dass die PorengréfRe der Trennschicht mindestens 1 um groRer ist
als die PorengréfRe des Tragermaterials, und wobei die Strdmungsgeschwindigkeit der
Querstréomung 0,2 m/s bis 20 m/s und der Transmembrandruck 0,1 bis 10 bar betragt.

Verzeichnis der Abbildungen

Abbildung 1: Schematische Darstellung einer bevorzugten Filtrationsapparatur.

Abbildung 2: Schematische Darstellung der fur die Versuche und Vergleichsversuche
verwendeten Apparatur.

Zu der Erfindung ist im Einzelnen das Folgende auszufthren:

Unter ,Glucanen® versteht der Fachmann Homopolysaccharide, welche ausschlie3lich aus
Glucoseeinheiten aufgebaut sind. Mittels des erfindungsgemafiien Verfahrens wird eine
spezielle Klasse von Glucanen hergestellt, und zwar solche, die eine Hauptkette aus -1,3-
glykosidisch verknUpften Glucoseeinheiten sowie B-1,6-glykosisch daran gebundenen
Seitengruppen aus Glucoseeinheiten umfassen. Bevorzugt bestehen die Seitengruppen aus
einer einzigen B-1,6-glykosidisch angebundenen Glucoseeinheit, wobei —statistisch gesehen-
jede dritte Einheit der Hauptkette mit einer weiteren Glucoseeinheit B-1,6-glykosisch
verkn(pft ist.

Derartige Glucane sekretierende Pilzstdmme sind dem Fachmann bekannt. Beispiele
umfassen Schizophyllum commune, Sclerotium rolfsii, Sclerotium glucanicum, Monilinia
fructigena, Lentinula edodes oder Botrytis cinera. Geeignete Pilzstamme sind weiterhin
beispielsweise in EP 271 907 A2 sowie EP 504 673 A1, jeweils Anspruch 1, genannt.
Bevorzugt handelt es sich bei den eingesetzten Pilzstdmmen um Schizophyllum commune
oder Sclerotium rolfsii und besonders bevorzugt um Schizophyllum commune, welcher ein
Glucan sekretiert, bei dem an eine Hauptkette aus 3-1,3-glykosidisch verknlpften
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Glucoseeinheiten —statistisch gesehen- jede dritte Einheit der Hauptkette mit einer weiteren
Glucoseeinheit p-1,6-glykosisch verknlpft ist; d.h. bevorzugt handelt es sich bei dem Glucan
um das so genannte Schizophyllan. Typische Schizophyllane weisen ein gewichtsmittleres
Molekulargewicht My von ca. 5 bis ca. 25*10% g/mol auf.

In einem ersten Verfahrensschritt werden die Pilze in einem geeigneten wassrigen
Nahrmedium fermentiert. Die Pilze sekretieren im Zuge der Fermentation die oben genannte
Klasse von Glucanen in die wassrige Fermentationsbrihe.

Verfahren zur Fermentation derartiger Pilzstdmme sind dem Fachmann prinzipiell bekannt,
beispielsweise aus EP 271 907 A2, EP 504 673 A1, DE 40 12 238 A1, WO 03/016545 A2
sowie ,Udo Rau, ,Biosynthese, Produktion und Eigenschaften von extrazellularen Pilz-
Glucanen®, Habilitationsschrift, Technische Universitat Braunschweig, 1997, welche jeweils
auch geeignete Nahrmedien nennen.

Erfindungsgemaf konnen die Pilze beispielsweise in einem wassrigen Nahrmedium bei einer
Temperatur von 15°C bis 40°C, bevorzugt 25 bis 30°C und beispielsweise ca. 27°C,
bevorzugt unter Bellftung und Bewegung, beispielsweise mit einem Rihrer, kultiviert werden.

Beim erfindungsgemalien Verfahren sollte die Fermentationen bevorzugt so gefahren
werden, dass die Konzentration der herzustellenden Glucane in der zu filtrierenden
Fermentationsbriihe mindestens 3 g/l betragt. Die Obergrenze ist nicht prinzipiell beschrankt.
Sie ergibt sich daraus, welche Viskositat mit der jeweils verwendeten
Fermentationsapparatur noch handhabbar ist.

Aus der Fermentationsbrihe, welche geldste Glucane sowie Biomasse (pilzliche Zellen
sowie ggf. Zellbestandteile) enthalt, wird schliellich eine wassrige, Glucane enthaltende
Lésung durch Querstrom-Mikrofiltration abgetrennt, wobei eine wassrige Fermentationsbriihe
verbleibt, in der die Biomasse eine héhere Konzentration aufweist als vorher.

In einer AusfUhrungsform des Verfahrens wird die Fermentation in einem
Fermentationsbehalter durchgefiihrt und der Inhalt des Fermentationskessels nach der
Fermentation erfindungsgemaf unter Verwendung asymmetrischer Filtermembranen filtriert.

In einer weiteren Ausfihrungsform der Erfindung wird die Fermentation in einer geeigneten
Anlage, welche mindestens einen Fermentationsbehalter umfasst, durchgeflihrt. Der Anlage
wird Uber einen Seitenstrom standig oder zeitweise Fermentationsbrihe entnommen und
daraus eine wassrige, Glucane enthaltende Losung durch Querstrom-Mikrofiltration
abgetrennt. Die verbliebene wassrige Fermentationsbrihe, in der die Biomasse eine hdhere
Konzentration aufweist als vorher, kann zumindest zu einem Teil wieder in den
Fermentationsbehalter zurtckgefuhrt.
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Das Verfahren der Querstrom-Mikrofiltration ist dem Fachmann prinzipiell bekannt und wird
zum Beispiel in "Melin, Rautenbach, Membranverfahren, Springer-Verlag, 3. Auflage, 2007,
Seite 309 bis Seite 366" beschrieben. Unter ,Mikrofiltration® versteht der Fachmann hierbei,
die Abtrennung von Partikeln einer Gréke zwischen ca. 0,1 ym bis ca.10 pm.

Bei der Querstrom-Filtration, auch Cross-Flow-Filtration genannt, wird —beispielsweise durch
eine geeignete Umwalzpumpe- eine Strdomung der zu filtrierenden FlUssigkeit parallel zur
Oberflache der als Filtrationsmaterial eingesetzten Membran aufgebracht. Die Filtermembran
wird also stdndig von einem Flussigkeitsstrom Uberstromt, und hierdurch wird die Bildung
von Ablagerungen auf der Membranoberflache verhindert oder zumindest vermindert. Als
Pumpe sind prinzipiell alle Pumpentypen geeignet. Wegen der hohen Viskositat des zu
férdernden Mediums haben sich aber insbesondere Verdrangerpumpen und ganz besonders
Exzenterschneckenpumpen und Kreiskolbenpumpen bewahrt.

Erfindungsgemaf werden zur Querstrom-Mikrofiltration asymmetrische Filtermembranen
eingesetzt. Asymmetrische Filtermembranen bestehen aus mindestens zwei verschiedenen
Schichten mit unterschiedlicher PorengrofRe, und zwar aus mindestens einer Tragerschicht
und einer Trennschicht. Die Tragerschicht ist vergleichsweise dick und hat vergleichsweise
grolRe Poren. Sie verleiht der Filtermembran die mechanische Festigkeit. Auf der
Tragerschicht ist mindestens eine Trennschicht mit feineren Poren als die Poren der
Tragerschicht aufgebracht. Zur Messung der Porengrélien kann in prinzipiell bekannter Art
und Weise beispielsweise die Quecksilber-Porosimetrie verwendet werden. Optional kénnen
zwischen der Trennschicht und der Tragerschicht noch eine oder mehrere
Zwischenschichten angeordnet werden.

Bei den asymmetrischen Membranen kann es sich beispielsweise um metallische
Membranen oder um keramische Membranen handeln. Bevorzugt handelt es sich bei den
eingesetzten asymmetrischen Membranen um asymmetrische keramische Membranen.
Einzelheiten zu asymmetrischen keramischen Membranen sind beispielsweise in "Melin,
Rautenbach, Membranverfahren, Springer-Verlag, 3. Auflage, 2007, Seite 51 bis Seite 52"
beschrieben.

Aus dem Tragermaterial ist der Kérper der keramischen oder metallischen Membran
hergestellt. Geeignete Formen dieser Membrankdrper sind dem Fachmann bekannt und
werden vom Fachmann je nach der Konstruktion der Filterapparatur gewahlt. Sie kbnnen
beispielsweise als Flachmembran oder Rohrmembran ausgebildet sein. Flachmembranen
stellen dabei scheibenférmige Gebilde dar. Rohrmembranen sind réhrenférmige Gebilde, die
einen Kanal (Einkanalmembran) oder mehrere Kanéle (Mehrkanalmembran) besitzen. Der
Innendurchmesser der Kanale von Rohrmembranen betragt in der Regel 1 mm bis 25 mm,
insbesondere 2 mm bis 12,5 mm. Die Kanale mussen nicht rund sein, sondern es sind auch
unregelmaflige Formen, wie beispielsweise Vielecke mit abgerundeten Ecken mdglich. Die
Rohrmembranen sind in der Regel zwischen 0,1 m und 5 m lang, bevorzugt 0,5 bis 2 m.
Handels(blich sind Rohrmembranen von 1 m bis 1,2 m Lange. Es kénnen auch mehrere
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Rohrmembranen ggf. auch in unterschiedlichen Gehdusen, sogenannten Membranmodulen
hintereinander oder parallel zueinander angeordnet werden.

Das Tragermaterial besteht bei keramischen Filtermembranen aus einem pordsen
anorganischen Material wie beispielsweise Aluminiumoxid, Siliziumoxid, Siliziumkarbid,
Zirkonoxid, Titanoxid oder Mischungen dieser Stoffe. Bei metallischen Membranen wird
Sintermetall, wie beispielsweise Edelstahl, Hastelloy, Inconell oder Titan als Tragermaterial
verwendet. Es sind auch Materialkombinationen moglich, beispielsweise von
Sintermetalltrégern und keramischen Trennschichten. Bei Einkanalmembranen oder
Flachmembranen ist das Tragermaterial zwischen in der Regel 0,05 bis 10 mm dick,
bevorzugt zwischen 1 mm bis 5 mm.

Besonders bevorzugt ist die Verwendung von Mehrkanalmembranen. Bei
Mehrkanalmembranen bildet das Tragermaterial einen Formkdrper, beispielsweise einen
runden oder sechseckigen Formkdrper, in den die oben genannten Kanale eingelassen sind.
Der AuRendurchmesser eines derartigen Formkdrpers fur Mehrkanalmembranen betragt in
der Regel 5 mm bis 100 mm, bevorzugt 10 mm bis 50 mm.

Beim erfindungsgemafen Verfahren zur Herstellung von Glucanen mit einer -1,3-
glykosidisch verknlpften Hauptkette sowie B-1,6-glykosidisch daran gebundenen
Seitengruppen Losung betragt die Porengrolie des Tragermaterials 5 um bis 100 pm,
bevorzugt 7 um bis 100 um und besonders bevorzugt 10 um bis 60 um.

Bei den genanten Werten handelt es sich jeweils um die Porengrofie D90. Der Begriff
.Porengrofle D90" ist dem Fachmann bekannt. Er wird aus einer
Porengrofienverteilungskurve des Tragermaterials ermittelt, wobei die ,Porengrdlie

D90 diejenige Porengrofe bezeichnet, bei der 90 % des Porenvolumens des Materials eine
Porengrofie < PorengrofRe D90 aufweisen. Die Porengrofenverteilung eines Materials kann
beispielsweise mittels Quecksilberporosimetrie und/oder Gasadsoptionsmethoden bestimmt
werden. Diese Methoden sind dem Fachmann prinzipiell bekannt und beispielsweise in den
einschlagigen Normen ISO 15901-1 EN, ISO 15901-2 EN sowie ISO 15901-3 EN
beschrieben.

Auf das Tragermaterial kdnnen optional eine oder mehrere Zwischenschichten aufgebracht
sein. Auf der Tragerschicht oder auf optional vorhandenen Zwischenschichten folgt eine
Trennschicht. Die mittlere Porengréfle der Trennschicht betragt 1 bis 10 um, bevorzugt 1 um
bis 6 um und besonders bevorzugt 2 um bis 5 um. Bei den Werten handelt es sich wie oben
beschrieben um D90 Porengrofien.

Die PorengrofRen der Tragerschicht und der Trennschicht werden vom Fachmann jeweils so
gewahlt, dass die Porengrdlie der Tragerschicht mindestens 1 um grofer ist als die der
Trennschicht. Bevorzugt ist die die Porengrélie der Tragerschicht mindestens 5 um groéfer
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als die der Trennschicht, besonders bevorzugt mindestens 10 um und beispielsweise
mindestens 20 um.

Die Trennschicht und die Zwischenschichten kénnen beispielsweise aus Aluminiumoxid,
Siliziumoxid, Siliziumkarbid, Zirkonoxid, Titanoxid, Mischungen dieser Stoffe oder aus
Metalllegierungen bestehen. Es ist nicht erforderlich, dass die Trennschicht, die
Zwischenschichten und das Tragermaterial aus den gleichen Stoffen hergestellt werden, oft
ist gerade die Kombination von verschiedenen Stoffen vorteilhaft.

Die Dicke der optional vorhandenen Zwischenschichten betragt zwischen 1 um und 500 um.
Die durchschnittliche Dicke der Trennschicht betragt in der Regel 1 ym bis 50 ym bevorzugt
5 um bis 200 uym. Die Zwischenschichten besitzen Porengrdfien, die zwischen der jeweils
gewahlten Porengrdlie des Tragermaterials und der Porengrofe der Trennschicht liegen.

Zur Durchflhrung des erfindungsgemalien Verfahrens werden die asymmetrischen
Filtermembranen in geeignete Filterapparaturen eingebaut. Konstruktionen geeigneter
Filterapparaturen sind dem Fachmann prinzipiell bekannt. Es ist vorteilhaft, wenn sich die
Trennschicht zwischen Tragermaterial und Retentatraum befinden, ohne dass die Erfindung
darauf beschrankt ist.

Fir die Durchflihrung des erfindungsgemafien Verfahrens kénnen bevorzugt
Rohrmembranen verwendet werden. Bei Rohrmembranen wird das Retentat bevorzugt
durch das Innere des Kanals oder der Kandale geleitet, und das Permeat tritt dem
entsprechend nach au3en durch die Wande des Tragermaterials in den Permeatraum aus.
Weniger bevorzugt ist es, wenn sich Retentat aulerhalb des Kanals oder der Kanéle
befindet, und sich das Permeat im Innern des Kanals oder der Kanale sammelt.

Die Rohrmembranen kdnnen als sogenannte Monokanalelemente eingesetzt werden.
Bevorzugt ist aber die Verwendung von Mehrkanalelementen. Diese Elemente bieten den
Vorteil der groleren Membranflache bei gleichem Platzbedarf, der einfacheren Montage und
damit der deutlich niedrigeren Investitionskosten. Bei diesen Membranelementen muss aber
das Permeat den gesamten Stltzkorper durchdringen, um aus dem Membranelement
auszutreten. Bei strukturviskosen Stoffen ist die Viskositat bei niedrigen
Stromungsgeschwindigkeiten besonders hoch, was den Durchtritt einer Glucanldsung durch
den Stutzkorper erschwert. Daher war zur vermuten, dass wegen des langen Weges und
des erschwerten Abflusses des Permeates durch den Stltzkoérper, Mehrkanalelemente nicht
fur die Filtration von Schizophyllan-Losungen geeignet sein konnten.

Es wurde aber gefunden, dass trotz der hochviskosen und strukturviskosen Eigenschaft des
Permeates der Einsatz von Mehrkanalelementen mdglich ist und selbst bei niedrigen
Transmembrandriicken hohe Permeatfllsse erreicht werden konnen.
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Erfindungsgemal sollte die Stromungsgeschwindigkeit der Querstromung 0,2 m/s bis 20 m/s
betragen, bevorzugt 0,5 m/s bis 7 m/s und besonders bevorzugt 1 m/s bis 6 m/s. Eine zu
niedrige Strdomungsgeschwindigkeit ist unglinstig, da die Membran dann schnell verstopft,
eine zu hohe Strémungsgeschwindigkeit verursacht wegen der grofen umzuwalzenden
Menge an Retentat unnotig hohe Kosten.

Der Transmembrandruck betragt in der Regel 0,1 bar bis 10 bar, bevorzugt 0,5 bar bis 6
bar, und ganz bevorzugt 1 bar bis 4 bar.

Die Temperatur, bei der die Querstrom-Mikrofiltration durchgeflihrt wird, ist nicht kritisch und
liegt in der Regel zwischen 5°C und 150°C, bevorzugt 10 bis 80°C und besonders bevorzugt
15 bis 40°C. Wenn die abgetrennten Zellen nicht abgetdtet werden sollen, also
beispielsweise bei Verfahren mit Rickflihrung der Biomasse, sollte die Temperatur 15°C bis
40°C betragen.

Eine bevorzugte Ausfihrungsform einer erfindungsgemaf zu verwendenden Filtereinheit ist
in Abbildung 1 dargestellt. Die bevorzugte Apparatur umfasst eine Umwalzpumpe P, ein
Filtermodul F und einen Warmetauscher W. Mittels der Pumpe P wird die oben erwahnte
Querstréomung der Fllssigkeit Uber die Oberflache der im Filterapparat F angeordneten
Membran erzeugt. Mit einem Warmetauscher W kann der Anlageninhalt temperiert werden.

Der Filterapparat F besteht aus einem Gehause, in dem eine Membran als Trennwand
eingebracht ist. Durch die Membran wird das Gehause in einen sogenannten Retentatraum
und einen Permeatraum getrennt. Die von der Pumpe P kommende FlUssigkeit, Feed
genannt, ist die Glucan-Ldsung, die mit Biomasse verunreinigt ist. Der Feed tritt Uber
mindestens einen Zulauf in den Retentatraum ein. Durch mindestens einen Ablauf tritt ein
Flissigkeitsstrom, Konzentrat genannt, wieder aus dem Retentatraum aus. Der Druck im
Retentatraum ist hdher als der Druck im Permeatraum. Die Druckdifferenz wird
Transmembrandruck genannt. Ein Teil des Feedstromes tritt durch die Membran hindurch
und sammelt sich im Permeatraum. Dieser hindurch tretende Teil der FlUssigkeit, Permeat
genannt, stellt die von Biomasse getrennte Glucan-Ldsung dar.

In einer weiteren Ausfuhrungsform der Erfindung kdnnen hohe Scherkrafte Gber der
Membranoberflache erhalten werden, indem man rotierende Einbauten verwendet oder die
Membran an sich rotiert. In diesem Fall spricht man auch von dynamischer Cross-Flow-
Filtration. Apparaturen zur Durchflhrung einer dynamischen Cross-Flow-Mikrofiltration sind
dem Fachmann bekannt, und kénnen beispielsweise unter dem Namen DynaMem-Modul der
Fa. Buss-SMS-Cancler GmbH, Duren, erworben werden. Bei der Verwendung einer solchen
dynamischen Cross-Flow-Mikrofiltrationsapparatur werden die beschriebenen
asymmetrischen Keramikmembranen in Scheibenform eingesetzt.

Die Betriebszeit der Membranfiltrationsanlage kann optional durch eine regelmaRige
Ruckspulung mit Permeat verlangert werden. Dazu wird in regelmafigen Abstanden im
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Permeatraum ein Druck angelegt, der héher ist als der Druck im Retentatraum und flr eine
definierte Zeit eine bestimmte Menge an Permeat rlickwarts durch die Membran in den
Retentatraum zurlickgedriickt. Dieses RuckspUlen kann beispielsweise durch das
Aufpressen des Permeatraumes mit Stickstoff, durch eine RickspUlpumpe oder durch das
Verwenden eines Kolbensystems erfolgen, wie es z.B. unter der Bezeichnung "BACKPULSE
DECOLMATEUR BF 100" von der Firma Pall, Bad Kreuznach, vertrieben wird. Die
Ruckspulung sollte im Abstand von 1 Minute bis zu 5 Stunden erfolgen, bevorzugt im
Abstand von 2 Minuten bis 60 Minuten, ohne dass die Erfindung auf diesen Zeittakt
beschrankt sein soll. Die Menge an zurlckspulten Permeat liegt bevorzugt im Bereich von
0,05 bis 5 Liter pro m? Membranflache, bevorzugt aber im Bereich von 0,1 bis 2 Liter pro m?
Membranflache.

Je nach der Qualitat des eingesetzten Fermentationsaustrages kann es erforderlich sein, die
verwendeten Filtermembranen zu gegebener Zeit zu reinigen. Die Reinigung der
Filtermembranen kann erfolgen, indem man die Membranen mit einer geeigneten
Reinigungslosung bei einer Temperatur von 20°C bis 100°C, insbesondere von 40°C bis
80°C behandelt. Als Reinigungslosung kdnnen Sauren (Mineralsauren wie beispielsweise
Phosphorsaure, Salpetersadure oder organische Sauren wie beispielsweise Ameisensaure)
verwendet werden. Die Sdurekonzentration liegt in der Regel bei einer Konzentration von 1
Gew. % bis 10 Gew. %. Bessere Reinigungswirkungen werden in der Regel durch den
Einsatz von Laugen (z.B. Natronlauge, Kalilauge) erzielt. Die Konzentration verwendeter
Laugen liegt zwischen 0,1 Gew. % und 20 Gew. %. Durch die Zugabe von oxidierend
wirkenden Stoffen, wie beispielsweise Wasserstoffperoxid, Hypochlorit, insbesondere
Natriumhypochlorit oder Peressigsaure kann die Reinigungswirkung deutlich verbessert
werden. Die Konzentration der oxidierend wirkenden Stoffe sollte 0,5 Gew. % bis 10 Gew. %
betragen, insbesondere 1 Gew. % bis 5 Gew. % . Besonders bevorzugt kann die Reinigung
mit einer Mischung aus Wasserstoffperoxid und Lauge oder Wasserstoffperoxid und
Hypochlorit vorgenommen werden. Die Reinigung der Membranen erfolgt —bei abgestellter
Anlage- bevorzugt im in der Membranfiltrationsanlage eingebauten Zustand mit Hilfe eines
Cleaning-in-Place-Systems (CIP-System). Es hat sich bewahrt, die Reinigung der
Filtermembranen vorzunehmen, sobald eine Permeatmenge von 50 kg pro m?
Membranflache bis zu 5000 kg pro m? Membranflache erhalten worden ist, bevorzugt 50 kg
pro m? Membranflache bis zu 1000 kg pro m2.

Mittels des erfindungsgemafen Verfahrens kann eine fur die tertiare Erddlforderung
geeignete Lésung von Glucanen mit einer B-1,3-glykosidisch verknlpften Hauptkette sowie
B-1,6-glykosidisch daran gebundenen Seitengruppen auf einfache Art hergestellt werden.
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Die erfindungsgemal verwendeten asymmetrischen Membranen sind preiswert. Die
Membrananlage erfordert wegen der hohen Permeatflisse niedrige Investitionskosten und
hat einen niedrigen Energieverbrauch. Die asymmetrischen Membranen weisen hohe
Standzeiten auf.

Die gute Qualitat des Produktes zeigt sich in den guten Filtrationseigenschaften, die durch
das niedrige Filtrations-Verhaltnis (MPFR-Wert) ausgedrickt werden. Der MPFR-Wert des
Produktes liegt zwischen 1,001 und 2,5, insbesondere aber zwischen 1,01 und 2,0.

Die Ausbeute an Schizophyllan, also die Menge an Schiziphyllan, die aus dem
Fermenationsaustrag gewonnen werden kann bezogen auf die Menge des im
Fermenteraustrages vorliegenden Menge an Schizophylan, liegt zwischen 25% und 97%,

insbesondere zwischen 30% und 95% und ganz besonders zwischen 50% und 93%.

Durch das dem Fachmann bekannte Verfahren einer Diafiltration mit Wasser kann die
Ausbeute an Glucan gegebenenfalls gesteigert werden.

Die folgenden Beispiele sollen die Erfindung ndher illustrieren:

Bestimmung des Filtrations-Verhaltnis (MPFR-Wert)

Messprinzip:

Bei der Bestimmung des Millipore-Filtrations-Verhaltnis (Millipore filtration ratio; MPFR-Wert)
wird die Menge des Filtrats, welche durch einen definierten Filter 1auft, in Abhangigkeit der
Zeit bestimmt. Der MPFR-Wert wird gemaf folgender Formel (1) bestimmt

MPFR = (t1gog — t170g) / (tzog —tsog) (1),

wobei die Variablen in der Gleichung die folgende Bedeutung haben:

tioog = Zeit, in der 190 g Filtrat erhalten werden,
tizog = Zeit, in der 170 g Filtrat erhalten werden,
trog = Zeit, in der 70 g Filtrat erhalten werden,
tsog = Zeit, in der 50 g Filtrat erhalten werden.

Es wird also jeweils die Zeitspanne bestimmt, welche fir den Durchfluss von jeweils 20 g
Filtrat bendtigt werden, und zwar zu einem frilhen Zeitpunkt und zu einem spaten Zeitpunkt
des Filtrationsvorganges, und aus den beiden Zeitspannen wird der Quotient gebildet. Je
groRer der MPFR-Wert, umso starker verlangsamt sich die Filtrationsgeschwindigkeit mit
zunehmender Dauer des Filtrationsvorganges. Dies deutet auf eine zunehmende
Verstopfung des Filters, beispielsweise durch Gele oder Partikel hin.
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Der MPFR-Wert wird nach folgender Vorschrift bestimmt:

1. Ausristung
a) Satorius-Druckfiltrationsgerat 16249; Filterdurchmesser 47 mm; mit Aufgusszylinder 220

mL (i = 41 mm)
b) Isopore Membran 1,2 um; & 47 mm; Nr. RTTP04700
c) Waage

2. Ansetzen der Glucanlésung

Es wird zunachst 50 g einer Mischung der aus den Versuchen erhaltenen Glucanldsung
sowie Reinstwasser angesetzt, und zwar in einem solchen Verhdltnis, dass die
Konzentration des Glucans 1,75 g/l betragt. Die Mischung wird 10 min gerthrt und visuell auf
Homogenitat gepruft. Sofern die Mischung noch nicht homogen ist, wird weitergerthrt bis die
Mischung homogen ist. Anschlielend wird die Mischung mit 200 g Reinstwasser auf eine
Gesamtmenge von 250 g aufgefilllt. Anschliellend wird mindestens 1 h zur Homogenisierung
geruhrt, danach der pH-Wert mit 0,1 m NaOH auf 6,0 eingestellt und anschlieend nochmals
15 min gerlGhrt. Der pH-Wert von 6,0 wird nochmals geprift. Die Endkonzentration des
Glucans in der Mischung betragt 0,35 g/l.

3. Versuchsdurchflhrung Filtration
Der Filtrationstest erfolgt bei Raumtemperatur (T = 25°C) bei einem Druck von 1,0 bar
(Druckluft oder N>).

- Grobes Stutzgitter auf den Siebboden legen

- Feines Stutzgitter auf den Siebboden legen

- Membranfilter auflegen

- Dichtung (O-Ring) einlegen

- Siebboden und Auslasshahn am Zylinder verschrauben

- Auslasshahn verschliel3en

- 220 g (ca. 220ml) Lésung einfullen

- Oberen Deckel mit Zylinder verschrauben

- Zuluftschlauch anklemmen

- Druck Uberprifen und auf 1,0 bar einstellen

- Becherglas auf die Waage unter der Filtrationsapparatur stellen. Tara driicken.
- Auslasshahn 6ffnen

- Der Versuch wird abgebrochen, wenn kein Filtrat mehr austritt.

Mittels der Waage wird die Menge des Filtrats in Abhangigkeit der Zeit bestimmt. Die jeweils
angezeigte Masse kann visuell aber selbstverstandlich auch automatisch abgelesen und
ausgewertet werden.
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Ruackhaltung:

Zur Charakterisierung des Trennverhaltens der Membran wird die Rickhaltung R verwendet
(siehe Melin, Rautenbach, a.a.O., Seite 6).

R =1 - (Konzentration an Glucan im Permeat) zu einem Zeitpunkt dividiert durch die
Konzentration Glucan im Retentat zu diesem Zeitpunkt.

Da das Glucan als Permeat gewonnen wird, sollte die Rickhaltung so gering wie mdoglich
sein. Bei einer Mikrofiltration die Rickhaltung ist in der Regel groer als 0 %. Da sich die
Ruckhaltung wahrend der Zeit &ndern kann, wird als Kenngrofie eine mittlere Rickhaltung
Uber die Zeit angegeben.

Mit den erfindungsgemaf verwendeten Filtermembranen werden mittlere Rickhaltungen von
unter 60%, in gunstigen Fallen sogar unter 30% erhalten. Dies bedeutet, dass das Glucan

weitgehend aus der Fermentationsbrihe gewonnen werden kann.

Aufkonzentrierfaktor:

Bei der Aufkonzentrierung der Fermentationsbrihe ist der Aufkonzentrierungsfaktor MK eine
wichtige Grolde. Er ist definiert als das Verhaltnis der Masse der eingesetzten
Fermentationsbrihe zum Zeitpunkt Null dividiert durch die Masse der Fermentationsbriihe
am Ende der Glucanabtrennung. Der Aufkonzentrierungsfaktor soll moglichst grof? sein.

Mit dem erfindungsgemafien Verfahren kdnnen Aufkonzentrierungsfaktoren bis zu 15, in
glnstigen Fallen sogar bis 30 erreicht werden.

Vergleichsbeispiel

Filtration mit einer symmetrischen Filtermembran

Die verwendete Querstrom-Filtrationsapparatur ist in der Abbildung 2 dargestellt. Sie
bestand aus einem gerihrten Doppelmantel-Vorlagebehalter B1 mit einem Volumen von
120 Liter, der Exzenterschneckenpumpe P1, dem Rohrblindel-Warmetauscher W1, dem
Druckhalteventil V1 und den beiden Filtermodulen F1 und F2. Die Filtermodule F1 und F2
wurden mittels der Dreiwegehdhne V3 und V4 mit Permeat im Abstand von jeweils 300 s mit
jeweils 200 ml Permeat zuriickgesplilt, der Druck des Stickstoffes betrug 7 bar. Uber den
Doppelmantel des Behalters B1 und den Warmetauscher W1 wurde der Inhalt der
Querstromfiltrationsanlage auf 24°C gekuhlt.

In den Filtermodulen F1 und F2 wurde eine symmetrische Rohrmembran eingesetzt, und
zwar ein 5-Kanal-Element der Firma TAMI aus der Keramik ATZ (Alumina/Titania/Zirconia).
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Die PorengrofRe D90 der Membran betrug 3,5 ym. Die Membran war symmetrisch aufgebaut
und besald keine Trennschicht oder Zwischenschichten. Die Lange des Membranrohres war
1 m, der Aullendurchmesser war 20 mm. Die Membranflache eines Modulelementes betrug
0,11 m2. Der hydraulische Durchmesser eines Kanals betrug 6 mm.

Fir die Versuche wurde Schizophyllum commune verwendet, und zwar wurde das
Schizophyllan wie in "Udo Rau, Biopolymers, Hrsg A. Steinblchel, Verlag WILEY-VCH,
Volume 6, Seiten 63 bis 79" beschrieben in einer Batch-Fermentation hergestellt. Die
Fermentationszeit betrug 96 Stunden. 99,6 kg dieser Fermentationsbrihe (=Feed) wurde in
den Behalter B1 (Abb. 2) eingeflllt und 45 Minuten lang bei 4 bar Druck mit einer
Umwalzmenge von 7 m3/h mittels der Pumpe P1 umgewalzt. Der Inhalt des Behalters wurde
analysiert und ein Gehalt von 9,8 Gramm Schizophyllan pro Liter ermittelt.

Dann wurde die Umwalzmenge auf 5,1 m3/h eingestellt und ein Transmembrandruck von 1,1
bar angelegt. Die Uberstrémgeschwindigkeit war 5 m/s. Das aus den Filtermodulen
austretende Permeat wurde gesammelt und gewogen. Wahrend der ersten 10 Minuten des
Experimentes wurden 0,75 kg Permeat erhalten. Dies entspricht einem Permeatfluss von
20,4 kg/h/m2. Der Transmembrandruck war 2,9 bar. Die Filtration wurde 16 Stunden lang
betrieben und in dieser Zeit 6,18 kg Permeat erhalten. Innerhalb der letzten Stunde konnten
nur noch 5,4 g Permeat gewonnen werden, da die Membranen nahezu vollstéandig verstopft
waren.

Das gesammelte Permeat wurde analysiert und ein Glucangehalt von 6,7 Gramm pro Liter
gefunden. Die Ausbeute betrug also nur 4 %. Der MPFR-Wert des Permeates betrug 2,8 und
die mittlere Rickhaltung an Glucan wahrend des Experimentes war 32 %. Der
Aufkonzentrierungsfaktor war nur 1,07.

Erfindungsgemafes Beispiel 1

Filtration mit einer asymmetrischen Filtermembran

Es wurde wiederum die im Beispiel 1 beschriebene Querstrom-Filtrationsapparatur
verwendet. Die Filtermodule F1 und F2 wurden mittels der Dreiwegehahne V3 und V4 mit
Permeat im Abstand von jeweils 120 s mit jeweils 200 ml Permeat zuriickgespilt, der Druck
des Stickstoffes betrug 4 bar. Uber den Doppelmantel des Behalters B1 und den
Warmetauscher W1 wurde der Inhalt der Querstromfiltrationsanlage auf 22°C gekuhit.

In den Filtermodulen F1 und F2 wurde eine asymmetrische Rohrmembran aus SIC
eingesetzt, und zwar ein 37-Kanal-Element (Modell "CRYSTAR , Typ FT 3000" der Fa. St.
Gobain). Die Porengréfie D90 der Membranen betrug 3,0 um. Die PorengréfRe D90 des
Tragermaterials betrug 30 um. Die Lange des Membranrrohres war 1 m, der
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Aulendurchmesser war 32 mm. Die Membranflache eines Modulelementes betrug 0,42 m2.
Der hydraulische Durchmesser eines Kanals war 3,4 mm.

Far den Versuche wurde der im Bespiel 1 beschriebene Fermentationsaustrag verwendet.
115 kg dieser Fermentationsbriihe (=Feed) wurde in den Behalter B1 eingeflillt und 50
Minuten lang bei 4 bar Druck mit einer Umwalzmenge von 7 m3h mittels der Pumpe P1
umgewalzt. Der Inhalt des Behalters wurde analysiert und ein Gehalt von 8,7 Gramm
Schizophyllan pro Liter ermittelt.

Dann wurde die Umwalzmenge auf 4,1 m3/h eingestellt und ein Transmembrandruck von 1,1
bar angelegt. Die Uberstrémgeschwindigkeit war 1,7 m/s. Das aus den Filtermodulen
austretende Permeat wurde gesammelt und gewogen. 50 Minuten nach dem Beginn der
Permeatabnahme wurden 25 kg Fermentationsbrihe in den Behalter B1 zugegeben. 16
Stunden und 20 min nach dem Beginn der Permeatabnahme wurden 40 kg
Fermentationsbrihe in den Behalter B1 zugegeben und die Umwalzmenge auf 6,5 m3/h
eingestellt. Bis zu diesem Zeitpunkt waren 77 kg Permeat gewonnen worden. Dies entspricht
einem mittleren Permeatfluss von 5,6 kg/m2/h. Nach 20 Stunden seit Beginn des
Experimentes wurden nochmals 55 kg Fermentationsbrihe in den Behalter B1 zugegeben.
Nach 22,5 h nach Beginn des Experimentes hatten sich 109 kg Permeat im Permatbehalter
gesammelt. Das Permeat wurde analysiert.

Der MPFR-Wert des Permeats in diesem ersten Filtrationsschritt betrug 1,3. Der Gehalt an
Schizophyllan betrug 6,9 Gramm pro Liter (mittlere Rickhaltung bis zu diesem Zeitpunkt
26%) und die Viskositat bei 7/s 1380 mPas.

Nun wurde der Sammelbehalter fur das Permeat gewechselt, nochmals 20 kg
Fermentationsbriihe in den Behalter B1 zugegeben und die Filtration flr weitere 19,5 h
betrieben. In dieser Zeit wurde weitere 85 kg Permeat gewonnen. Dies entspricht einem
mittleren Permeatfluss von 5,1 kg/h/m2.

Das wahrend des zweiten Filtrationsschrittes gesammelte Permeat wurde analysiert. Der
MPFR-Wert betrug 1,2, der Gehalt an Schizophyllan betrug 7,8 Gramm pro Liter (mittlere
Rulckhaltung Uber das gesamte Experimente 29%) und die Viskositat bei 7/s 1560 mPas.

Die Ausbeute Uber beide Filtrationsschritte betrug also 64 %. Der Aufkonzentrierungsfaktor
war 4,2.
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In der nachfolgenden Tabelle 1 sind nochmals die Werte vom Vergleichsbeispiel und vom

Beispiel zusammengestellt.

Vergleichsbeispiel Beispiel 1
1. Stufe 2. Stufe
MPFR-Wert 2,8 1,3 1,2
Rulckhaltung 32% 26% 29%
Aufkonzentrierungsfaktor 1,07 4,2
Ausbeute 4 % 64 %
Tabelle 1

Die Versuche zeigen, dass das erfindungsgemal filtrierte Produkt wesentlich weniger
Bestandteile enthalt, welche den 1,2 um- Filter bei der Bestimmung des MPFR-Wertes
verstopfen konnen. Mit dem erfindungsgemafen Verfahren kann die Fermentationsbrihe
viel starker aufkonzentriert werden. Die Ausbeute beim erfindungsgemafien Verfahren ist
deutlich héher, und auRerdem ist die Rlckhaltung beim erfindungsgemafien Beispiel mit
asymmetrischen Filtermembranendeutlich niedriger als bei Vergleich mit symmetrischen
Filtermembranen.

Erfindungsgemales Beispiel 2
Filtration mit einer asymmetrischen Filtermembran

Es wurde wiederum die im Beispiel 1 beschriebene Querstrom-Filtrationsapparatur
verwendet. Allerdings war die Apparatur zur Permeatrickspulung mit zwei Kolbensystemen
"BACKPULSE DECOLMATEUR BF 100" ausgestattet (siehe Abbildung 3, Positionen B3 und
B4). Die Filtermodule F1 und F2 wurden mittels der Kugelhdhne V3 und V4 mit Permeat im
Abstand von jeweils 900 s mit jeweils 100 ml Permeat zurtickgespult, der Druck des
Stickstoffes betrug 10 bar.

Uber den Doppelmantel des Behélters B1 und den Warmetauscher W1 wurde der Inhalt der
Querstromfiltrationsanlage auf 29°C bis 30°C temperiert.

In den Filtermodulen F1 und F2 wurde eine asymmetrische Rohrmembran aus
Aluminiumoxid eingesetzt, und zwar ein 19-Kanal-Element (Modell "MEMBRALOX , Typ EP
1940" der Fa. Pall). Die Porengréf3e D90 der Membranen betrug 5,0 um. Die Porengréie
D90 des Tragermaterials betrug 12 um. Die Lange des Membranrohres war 1020 mm. Das
Membranrohr besitzt die Form eines Sechsecks mit abgerundeten Ecken, wobei der Abstand
zwischen zwei gegenuber liegenden Ecken 31 mm und der Abstand zwischen zwei
gegenlberliegenden Kanten 28 mm betragt. Die Membranflache eines Modulelementes
betrug 0,24 m2. Der Durchmesser eines Kanals war 4 mm.
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Far den Versuche wurde ein wie im Vergleichsbeispiel beschrieben hergestellter
Fermentationsaustrag mit einem Gehalt von 8,3 Gramm Schizophyllan pro Liter verwendet.
Zu Versuchsbeginn wurden 100 kg dieser Fermentationsbrihe (= Feed) in den Behalter B1
eingeflllt, die Umwalzmenge der Pumpe P1 auf 2,8 m%h eingestellt und ein
Transmembrandruck von 0,9 bar angelegt. Die Uberstrdmgeschwindigkeit war 1,6 m/s. Das
aus den Filtermodulen austretende Permeat wurde gesammelt und gewogen. 20 Minuten
nach dem Beginn der Permeatabnahme wurden 41 kg Fermentationsbrihe in den Behalter
B1 zugegeben. 10 Stunden und 35 min nach dem Beginn der Permeatabnahme war der
Transmembrandruck auf 1,8 bar angestiegen. Die Permeatabnahme wurde unterbrochen.
Bis zu diesem Zeitpunkt waren 100,6 kg Permeat gewonnen worden. Dies entspricht einem
mittleren Permeatfluss von 19,8 kg/m2/h. Das Permeat wurde analysiert. Der MPFR-Wert
des Permeates in diesem ersten Filtrationsschritt betrug 1,7. Der Gehalt an Schizophyllan
betrug 6,3 Gramm pro Liter.

Nun wurde der Permeatsammelbehalter gewechselt, weitere 107 kg Fermentationsbrihe in
den Behalter B1 zugegeben und der Transmembrandruck auf 1,2 bar eingestellt. Nach 7
Stunden 55 Minuten seit Beginn dieses zweiten Filtrationsschrittes waren 24,3 kg Permeat
gewonnen worden. Dies entspricht einem mittleren Permeatfluss von 6,4 kg/m2/h. Die
Analyse des Permeates in diesem ersten Filtrationsschritt ergab einen MPFR-Wert von 1,6
und einen Gehalt an Schizophyllan von 7,4 Gramm pro Liter.

Nun wurde der Sammelbehalter flr das Permeat gewechselt und die Filtration flr weitere 15
Stunden betrieben. In dieser Zeit wurden weitere 47,2 kg Permeat gewonnen, der
Transmembrandruck stieg auf 1,5 bar an. Der mittlere Permeatfluss war 6,6 kg/h/m2. Das
wahrend des dritten Filtrationsschrittes gesammelte Permeat wurde analysiert. Der MPFR-
Wert betrug 2,2, der Gehalt an Schizophyllan 7,7 Gramm pro Liter.

Die Ausbeute an Glucan Uber die drei Filtrationsschritte war 57%, der
Aufkonzentrierungsfaktor 3,3 und die Ruckhaltung 28%.
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Patentanspriiche

Verfahren zur Herstellung von wassrigen Lésungen von Glucanen mit einer (3-1,3-
glykosidisch verknUpften Hauptkette sowie B-1,6-glykosidisch daran gebundenen
Seitengruppen umfassend die Fermentation von Pilzstdmmen, welche Glucane der
genannten Struktur sekretieren, in einem wassrigen Nahrmedium und anschlielender
Abtrennung einer wassrigen Lésung des gebildeten Glucans aus der wassrigen,
Glucane und Biomasse enthaltenden Fementationsbrihe durch Querstrom-
Mikrofiltration, dadurch gekennzeichnet, dass flr die Querstrom-Mikrofiltration
asymmetrische Filtermembranen umfassend mindestens eine Schicht aus einem
Tragermaterial und mindestens ein Trennschicht eingesetzt werden, wobei die
Porengréfie der Trennschicht 1 um bis 10 um und die Porengréfe des Tragermaterials
5 um bis 100 um betragt, mit der MalRgabe, dass die PorengréfRe der Trennschicht
mindestens 1 um groéler ist als die Porengréfe des Tragermaterials, und wobei die
Stromungsgeschwindigkeit der Querstromung 0,2 m/s bis 20 m/s und der
Transmembrandruck 0,1 bis 10 bar betragt.

Verfahren gemaf Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass die Porengréfie der
Trennschicht mindestens 5 um gréfier ist als die Porengrofe des Tragermaterials.

Verfahren gemaf Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, dass man die
Fermentation bei einer Temperatur von 15 bis 40°C unter BelUftung und Bewegung
vornimmt.

Verfahren gemaf Anspruch 1, dadurch gekennzeichnet, dass es sich bei den
Pilzstammen um Schizophyllum commune oder Sclerotium rolfsii handelt.

Verfahren gemaf} einem der Anspriche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass
keramische asymmetrische Filtermembranen eingesetzt werden.

Verfahren gemaf einem der Anspriche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dass
asymmetrische metallische Filtermembranen eingesetzt werden.

Verfahren gemaf einem der Anspriche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, dass als
asymmetrische Filtermembranen Mehrkanalelemente eingesetzt werden.

Verfahren gemaf einem der Ansprlche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, dass die
Konzentration der Glucane in der zu filtrierenden Fermentationsbriihe mindestens 3 g/l
betragt.

Verfahren gemaf einem der Ansprlche 1 bis 8, dadurch gekennzeichnet, dass man
die asymmetrischen Filtermembranen regelmaig rickspult.
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Verfahren gemaf} einem der Anspriche 1 bis 9, dadurch gekennzeichnet, dass man
die Fermentation in einer Anlage umfassend mindestens einen Fermentationsbehalter
durchflhrt, der Anlage Uber einen Seitenstrom Biomasse und Glucan umfassende
Fermentationsbrihe entnimmt, hieraus eine wassrige Losung von Glucanen mittels
Querstrom-Mikrofiltration abtrennt, und wobei man zumindest einen Teil der
verbleibenden, Biomasse enthaltenden Fermentationsbriihe wieder in den
Fermentationsbehalter zurlickflhrt.

Verfahren gemaf einem der Anspriiche 1 bis 10, dadurch gekennzeichnet, dass die
Membranen in regelmaRigen Abstanden mit einer Mischung aus Wasserstoff-Peroxid
und Lauge gereingt werden, mit der Mal3gabe, dass die Reinigung jeweils erfolgt,
sobald eine Permeatmenge von 50 kg pro m? Membranflache bis zu 5000 kg pro m?2
Membranflache seit der jeweils vorangehenden Reinigung erreicht worden ist.

Verfahren gemaf einem der Ansprlche 1 bis 10, dadurch gekennzeichnet, dass die
Membranen in regelmaiigen Abstanden mit einer Mischung aus Hypochlorit und
Lauge gereinigt werden, mit der Mallgabe, dass die Reinigung jeweils erfolgt, sobald
eine Permeatmenge von 50 kg pro m? Membranflache bis zu 5000 kg pro m?2
Membranflache seit der jeweils vorangehenden Reinigung erreicht worden ist.
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