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Einleitung und Zielsetzung 1

1 Einleitung und Zielsetzung

Oft ldsst sich die Produktion von Wertstoffen auf konventionellem chemischen Weg aufgrund
extremer Reaktionsbedingungen, einer Vielzahl von Arbeitsschritten oder einer niedrigen
Produktselektivitit nicht wirtschaftlich realisieren. In diesen Féllen wird auf biologische Ver-
fahren zuriickgegriffen. Ein Produkt, das heute nahezu ausschlieBlich auf biologischem Weg
hergestellt wird, ist Dihydroxyaceton (DHA). Die chemische Synthese von DHA lduft durch
die katalytische Kondensation von Formaldehyd ab. Der Prozess ist dadurch gekennzeichnet,
dass er nur bei hoher Temperatur und hohem Druck ablduft und aufgrund zahlreicher Neben-
produkte nicht selektiv genug ist. Dieses Verfahren wurde zwar von Gehrer [Gehrer et al.
1993] patentiert, kommt aber industriell aus oben genannten Griinden kaum zum Einsatz [Oh-
rem, 1994]. Stattdessen wird DHA durch die enzymatisch katalysierte Oxidation von Glycerin
durch das Bakterium Gluconobacter oxydans gewonnen [Gupta und Singh, 2001; Ohrem,
1994]. Charakteristisch fiir die biotechnologische Gewinnung ist die stark ausgeprigte Pro-
duktinhibition, die bis zur irreversiblen Schadigung der Kultur fithren kann.

DHA wird in der Kosmetikindustrie als kiinstliches Braunungsmittel eingesetzt und findet
zudem als Synthesebaustein in der chemischen und pharmazeutischen Industrie eine breite
Anwendung. Eine ausfiihrliche Beschreibung der pharmazeutischen Anwendungsbereiche ist
bei Green zu finden [Green et al. 1961]. In der chemischen Industrie wird DHA als Zwi-
schenprodukt fiir die Herstellung von Gerbmitteln, Emulgatoren, Weichmachern, Kunststof-
fen (Alkydharz-Typ), Fungiziden und Redoxkatalysatoren verwendet [Falbe 1997].

Stand der Technik ist die mikrobielle Herstellung von DHA im Riihrkessel im Zulaufbetrieb.
Der Nachteil dieser konventionellen Betriebsweise ist, dass nach jedem Produktionszyklus
eine Reinigung, Sterilisation und eine erneute Inokulation mit einer Vorkultur erforderlich ist.
Diese Unterbrechung nach jedem Zyklus im Zulaufverfahren fiihrt zu einer Verschlechterung
der integralen Raum-Zeit-Ausbeute. In der Literatur lassen sich daher eine Vielzahl von alter-
nativen Verfahren finden, die aufgrund verbesserter Prozesstechnik zu hoheren Produktbil-
dungsraten fiihren:

1.) Izuo entwickelte fiir die DHA-Gewinnung eine kontinuierliche, dreistufige Reaktorkaska-
de [Izuo, 1980]. Die erste Stufe diente der Bereitstellung einer hohen Biomassekonzentration,
die zweite und dritte Stufe dienten der DHA-Produktion und der vollstindigen Substratumset-
zung. Die erreichte Endkonzentration lag bei 128 g/l und die Produktbildungsrate bei 4 g/(1h).

2.) Ohrem stellte theoretische und experimentelle Untersuchungen zur Durchfiihrung ver-
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schiedener kontinuierlicher Verfahren mit Zellriickhaltung an [Ohrem, 1994]. Mit Hilfe eines
segregierten Modells simulierte Ohrem eine zweistufige kontinuierliche Betriebsweise mit
Zellriickhaltung und erreichte Endkonzentrationen von 180 g/l bei einer Produktbildungsrate
von 10 g/(1h). Experimentell wurden diese Ergebnisse jedoch nicht bestétigt. Nachteile dieser
kontinuierlichen Verfahren gegeniiber dem konventionellen Zulaufverfahren sind der enorme
steriltechnische und apparative Aufwand. Zudem besitzen kontinuierliche Verfahren aufgrund
threr Komplexitét eine hohe Storanfilligkeit und ein erhdhtes Kontaminationsrisiko, die zum
kompletten Prozessabbruch fiihren kdnnen [Storhas, 1994]. Ein weiteres Problem dieser Pro-
zessfilhrung ergibt sich aus dem relativ lange andauernden Anfahrprozess, bis eine fiir die
Aufarbeitung ausreichende Produktendkonzentration und Produktreinheit (beziiglich der Gly-
cerinkonzentration) erreicht werden. Aus diesen Griinden haben sich kontinuierliche Verfah-
ren gegeniiber dem bewdéhrten Zulaufverfahren bisher nicht durchgesetzt.

Eine geeignete Alternative zu den kontinuierlichen Verfahren stellen die semikontinuierlichen
Verfahren dar. Erste erfolgreiche Testreihen konnte Hekmat im zyklisch betriebenen Zulauf-
verfahren mit Zellriickhaltung durchfiihren. Er erreichte dabei eine Produktbildungsratevon
2.8 g/(1h) und eine Endkonzentration von 60 g/l [Hekmat et al., 2001; 2003]. Der Nachteil
dieser Prozessfithrung liegt aufgrund der Produktinhibiton in der relativ niedrigen Produkt-
endkonzentration.

Abhilfe verschafft ein von Ito et al. fiir die Essigsduregewinnung entwickeltes zweistufiges
zyklisch betriebenes Zulaufverfahren [Ito, 1991]. Die Problematik der irreversiblen Schidi-
gung bei hohen Produktkonzentrationen existiert bei der Gewinnung von Essigsdure in glei-
cher Weise wie bei DHA. Das Verfahren ist in Abbildung 1-1 beschrieben. Die auf diese
Weise erreichte Produktendkonzentration ist aufgrund der verbesserten Prozesstechnik deut-

lich hoher als beim einstufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren.
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(1) Befiillen von Reaktor A mit Medium M

Inokulation mit Zellen C

(2) Uberfiihrung eines Teils des Reaktorin-

halts von A in B nach Erreichen der Pro-

duktkonzentration P~ in Reaktor A

(3) Fiillen beider Behélter mit Medium

(4) Leerung von Reaktor A nach Erreichen

der Produktkonzentration P~ in Reaktor B

(5) Uberfiihrung eines Teils des Reaktorin-
halts von B nach A

(6) Fiillen beider Behélter mit Medium

A B (7) Leerung von Reaktor B nach Erreichen
der Produktkonzentration P* in Reaktor A
und Wiederholung der Prozedur ab (2)

Abbildung 1-1: Zweistufiges zyklisch betriebenes Zulaufverfahren nach Ito et al. [1991]

Ziel dieser Arbeit ist die Entwicklung und Optimierung eines verbesserten semikontinuierli-
chen Verfahrens, welches hohe integrale Raum-Zeit-Ausbeuten bei gleichzeitig hoher Pro-
duktendkonzentration liefert. Der apparative und steriltechnische Aufwand soll dabei so ge-
ring wie moglich gehalten werden.

Als Grundlage fiir die Verfahrensentwicklung soll das zweistufige zyklisch betriebene Zu-
laufverfahren von Ito in modifizierter Form dienen [Ito, 1991]. Die DHA-Produktion wird
dabei in zwei rdumlich getrennten Stufen aufgeteilt. Die erste Stufe dient der Bereitstellung
und Bildung einer vitalen und regenerationsfahigen Kultur und die zweite Stufe dem Errei-

chen einer flir die Produktaufarbeitung vorteilhaften hohen Produktendkonzentration. Bei
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Erreichen des vorgegebenen Schwellwertes fiir die Produktkonzentration wird der Inhalt der
ersten Stufe bis auf ein bestimmtes Restvolumen in die zweite Stufe iibergefiihrt. Wahrend in
der ersten Stufe durch die Zugabe von frischem Medium der nichste Zyklus beginnt wird in
der zweiten Stufe bis zum nichsten Chargenwechsel weiterkultiviert. Vor jedem Chargen-
wechsel wird der Inhalt der zweiten Stufe der Aufarbeitung zugefiihrt. In Abbildung 1-2 ist
das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren im Dauerbetrieb (Schritte 1 bis 4) darge-

stellt.

(1) Produktabzug aus Reaktor Il bei

d

Erreichen des vorgegebenen Schwell-
wertes fur die Produktkonzentration im

A

S ]

(1)

Reaktor |

(2) Uberfuhren von Reaktor | in Reaktor Il

(2) (4)

(3) Nahrmediumzugabe in Reaktor |

af 1| [ [

(4) Fermentation bis zum Erreichen des

vorgegebenen Schwellwertes fiur die
Produktkonzentration im Reaktor I.

Reok.l-or | ReOkTOr ” Wiederholung der Schritte 1 bis 3

Abbildung 1-2: Zweistufiges zyklisch betriebenes Zulaufverfahren

Die Grundlage fiir die Umsetzung des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens
stellt eine genaue Kenntnis iiber den Einfluss von DHA auf die Kultur dar. Der Einfluss von
DHA auf die Kultur wurde zwar schon von vielen Forschergruppen beschrieben, die Ergeb-
nisse schwanken jedoch zwischen den einzelnen Arbeitsgruppen sehr stark und lassen zudem
keine Aussage iiber die Regenerationsfahigkeit der Kultur in Abhéngigkeit des zeitlichen und
absoluten Einflusses von DHA zu. Fiir die Ermittlung eines geeigneten DHA-Schwellwertes
fiir das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren und fiir die Simulation semikontinu-
ierlicher Verfahren ist es wichtig, den absoluten und zeitlichen Einfluss von DHA zu kennen.

Dies setzt allerdings experimentelle Untersuchungen des DHA-Einflusses voraus.
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Neben der Umsetzung des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens soll eine Ver-
fahrensoptimierung erfolgen. Eine erste Mdglichkeit stellt dabei die Zugabe einer weiteren
Kohlenstoffquelle in der ersten Stufe dar, die zu einer héheren Biomasse und somit zu héhe-
ren Produktbildungsraten fiihren soll. Hierfiir sollen verschiedene Kohlenstoffquellen auf ihre
Eignung hin iiberpriift werden. Eine weitere Moglichkeit der Prozessintensivierung und Op-
timierung stellt die Erhohung der Biomassekonzentration in der ersten Stufe durch Zellriick-
haltung dar. Die Zellriickhaltung soll durch adsorptive Immobilisierung der Zellen auf eine
Tréagermatrix realisiert werden. Durch die Immobilisierung werden die Zellen zu einer eigen-
staindigen lokalisierbaren Phase, die auf einfache Art und Weise von der fliissigen Umgebung
abgetrennt und somit im Reaktionsvolumen zuriickgehalten werden kann. Der sich daraus
ergebende Vorteil ist eine Anreicherung der Zellen in der ersten Reaktorstufe, wodurch iiber
die erhohte Zellenkonzentration eine hohere Produktivitit erreicht wird. Die héhere Biomas-
sekonzentration in der ersten Stufe fithrt zu hoheren Produktbildungsraten und damit zum
schnelleren Erreichen des Schwellwertes fiir DHA. Durch die Verkiirzung der Zyklenzeit l1asst
sich somit die Produktbildungsratedes Verfahrens erhohen.

Begleitend zu den experimentellen Untersuchungen wird ein Modell entwickelt, das sich fiir
die Simulation semikontinuierlicher Verfahren eignet. Als Grundlage fiir dieses Modell die-
nen die entsprechenden Stoffbilanzen sowie die formalkinetischen Ansétze flir die Bioreakti-
on. Um den Einfluss von DHA auf die Kultur besser beriicksichtigen zu kdnnen wird auf Ba-
sis der experimentellen Ergebnisse eine Unterteilung der Zellen in verschiedene Zellzustéinde
vorgenommen. Zudem soll das Modell die fiir die instationdre Betriebsweise semikontinuier-
licher Verfahren charakteristischen dynamischen Anpassungseffekte der Mikroorganismen
bei sich schlagartig dndernden Milieubedingungen (Chargenwechsel) beschreiben konnen.
Die Giite des Modells wird schlieBlich mit Hilfe experimentell gewonnener Datensétze iiber-
priift. In einem zweiten Schritt wird mit Hilfe dieses Modells eine rechnergestiitzte Optimie-
rung des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens im Technikumsmalstab beziig-

lich des Restvolumens und des DHA-Schwellwertes durchgefiihrt.



6 Theoretischer Hintergrund

2 Theoretischer Hintergrund

2.1 Biologie von Gluconobacter oxydans

2.1.1 Taxonomie, Morphologie und Vorkommen von Gluconobacter oxydans

Die Gattungen Gluconobacter und Acetobacter werden nach Bergey's Manual of Systematic
Bacteriology der Familie der Acetobacteraceae zugeordnet [De Ley et al. 1984]. Ein Charak-
teristikum der Familie der Acetobacteraceae ist die Fahigkeit, bei tiefen pH Ethanol zu Acetat
zu oxidieren. Im Gegensatz zu Acetobacter ist die Gattung Gluconobacter allerdings nicht in
der Lage, Acetat zu Wasser und Kohlendioxid zu oxidieren.

Gluconobacter oxydans ist ein strikt aerobes, stibchenformiges Bakterium mit einem Durch-

messer von 0.5 bis 1 um und einer Lange zwischen 1 und 4 um [Macauley et al, 2001].

Abbildung 2-1: Darstellung von Gluconobacter oxydans; zyklisch betriebenes Zulaufver-
fahren im Laborblasensiulenreaktor; DAPI-Farbung; (Fluoreszenzphotographie, 1000-

fache Vergroflerung)

Der Mikroorganismus besitzt polar inserierte Geifleln, mit denen er schwach beweglich ist
[Schlegel, 1976]. Ist Gluconobacter oxydans ungiinstigen Lebensbedingungen, wie dem
Mangel einer geeigneten C-Quelle ausgesetzt, tritt ein Wandel in der Morphologie des Bakte-

riums ein. Es bildet sich ein Kolonieverband mit einer Lange von bis zu 60 um [Katsikis,

2003].
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Abbildung 2-2: Probe einer Schleimkolonie von Gluconobacter oxydans (links: Kolonie-

verband, rechts: Hervorheben des Kolonieverbandes durch Markierung) aus einem
Lauf des zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens im Technikum; (1000-fache Vergrofie-

rung, Verdiinnung: 1:10; Hellfeld-Aufnahme)

Da dieser von einer Gallerthiille aus Polysacchariden und Polypeptiden umzogen ist, wird er
auch ,,Schleimkolonie* genannt [Vogel und Angermann, 1984]. Diese entsteht bei der unge-
schlechtlichen Fortpflanzung durch Querteilung senkrecht zur Léngsachse, wenn die entste-
henden Tochterzellen nach der Spaltung verbunden bleiben. Die Koloniebildung dient der
Kultur vermutlich als Schutz vor schlechten Umweltbedingungen wie Néhrstoffmangel.

In der Natur ist Gluconobacter oxydans vornehmlich in Bliiten und Friichten anzutreffen
[Swings, 1992]. Gluconobacter oxydans ist in der Lage, eine Vielzahl von Polyolen mittels
membrangebundener Dehydrogenasen zu Séuren, Aldehyden und Ketonen zu oxidieren. Die-
se Art der unvollstindigen Oxidation ldsst sich mit dem reichhaltigen Angebot von Néhrstof-
fen in seiner Umgebung erkldren.

Der in dieser Arbeit verwendete Gluconobacter-Stamm ist der Hochleistungsstamm M1136
aus der Stammsammlung der Firma Merck KGaA, Darmstadt. Der Vergleich von Ergebnis-
sen, die mit einer Kultur aus 6ffentlichen Stammsammlungen gewonnen wurden, ist daher nur

bedingt moglich.

2.1.2 Stoffwechsel von Gluconobacter oxydans

Gluconobacter oxydans ist in der Lage, mittels membrangebundener Dehydrogenasen eine
Vielzahl von Polyolen zu oxidieren. Neben der enzymatischen Oxidation von Glycerin zu

DHA ist die Umwandlung von Sorbit in Sorbose von wirtschaftlicher Bedeutung, da sie einen
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wichtigen Zwischenschritt fiir die Vitamin C-Herstellung darstellt. Eine weitere industrielle
Anwendung ist die Herstellung von Gluconsdure, 5-Keto-, und 2-Ketogluconsaure aus Gluco-
se mittels Gluconobacter oxydans. Eine ausfiihrliche Ubersicht {iber weitere biotechnologisch
interessante Produkte und Anwendungen in der Biosensortechnik von Gluconobacter oxydans
bieten die Arbeiten von Lusta, Gupta und Macauley [Lusta et al. (1998); Macauley et al.
(2001); Gupta und Singh, 2001].

In dieser Arbeit wird von Gluconobacter oxydans Glycerin mittels einer membranstidndigen
Glycerindehydrogenase zu DHA oxidiert [Claret et al., 1994]. Der Kultur dient diese unvoll-
staindige Oxidation zur Gewinnung von Energie in Form von ATP fiir den Erhaltungsstoft-

wechsel und die Vermehrung [ Wethmar, 1998].

H,COH H,COH
| Glycerin- |
2 HCOH + O, > 2 C=0+2 H,0
. dehydrogenase |
H,COH H,COH

Abbildung 2-3: Reaktionsgleichung der Oxidation von Glycerin zu Dihydroxyaceton

Der Elektronentransfer vom Glycerin auf das Sauerstoffmolekiil erfolgt bei Gluconobacter
oxydans nicht iiber den Weg der NAD(P)H,-Bildung, sondern iiber einen alternativen Weg.
Dieser lédsst sich in mehrere Teilschritte gliedern. Die entscheidende prosthetische Gruppe der
Glycerindehydrogenase, welche in der duBeren Lipiddoppelschicht sitzt, ist Pyrrolochinolin-
chinon (PQQ) [Ameyama et al., 1981]. PQQ katalysiert die Oxidation von Glycerin zu DHA.
Als nichstes Glied der Atmungskette folgt Ubichinon, ein lipidldsliches Benzochinon, wel-
ches in der Lage ist, Protonen aus dem Zellinneren in den periplasmatischen Raum und die
Elektronen auf das letzte Glied der Kette, die Elektroneniibertragungsproteine Cytochrom c
und o der Plasmamembran zu iibertragen [Lehninger et al., 1994]. Beim ZuriickflieBen der
ausgeschiedenen Protonen wird durch die in der Membran lokalisierten ATPasen aus ADP

und Phosphat ATP gebildet [ Wethmar, 1998].
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Abbildung 2-4: Atmungskette und ATP-Synthese an der Zellmembran [Wethmar, 1998]

Die Existenz einer intrazelluldren Glycerindihydrogenase im Cytoplasma und der damit ver-
bundenen Anreicherung von DHA innerhalb der Zelle wird zwar von verschiedenen Gruppen
in der Literatur erwihnt, hat aber einen kaum messbaren Einfluss und kann deshalb
vernachléssigt werden. [Bories et al., 1991; Claret et al., 1994; Hauge et al., 1954, a, b]

Das gebildete Oxidationsprodukt DHA wird in das umgebende Medium ausgeschieden. Es
kommt zur Akkumulation des Produkts, da die Umsetzung von Glycerin zu DHA schneller
verlauft als die Veratmung von DHA iiber den Pentose-Phosphat-Zyklus, der in Abbildung
2-5 gezeigt ist. Hierzu wird DHA in die Zelle eingeschleust und phosphoryliert. Das so ent-
standene DHA-Phosphat (DHA-P) wird umgewandelt in Fructose-1,6-Phosphat
(Fru-1,6-P) und letztlich in Fructose-6-Phosphat (Fru-6-P), welches Teil des Pentose-
Phosphat-Zyklus ist.
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Abbildung 2-5: Glycerinumsetzung durch Gluconobacter oxydans nach Bettin et al.

[1996]

Der Pentose-Phosphat-Zyklus wird durch einen sinkenden pH in der Kulturbrithe zunehmend
gehemmt. Unterhalb eines pH von 3.5 bis 4 kommt er vollkommen zum Erliegen [Ohrem,
1994]. Die Veratmung von DHA kann demnach durch niedrige pH unterdriickt werden.
Gleichzeitig wird jedoch auch das Wachstum der Bakterien gehemmt, da der Pentose-
Phosphat-Zyklus wichtig fiir den Aufbau von Biomasse ist.

Gluconobacter oxydans fehlen wichtige Schritte des Zitronensdurezyklus [De Ley et al. 1961]
und der Glycolyse [Hauge et al. 1954 b]. Der Mikroorganismus besitzt keine Citratsynthase
und keine Dehydrogenasen zur Spaltung von Pyruvat. Stattdessen setzt Gluconobacter oxy-
dans Pyruvat mit Hilfe einer Pyruvatcarboxylase unter Abspaltung von Kohlendioxid in Ace-
tat um. Zur Versorgung der Zellen mit Energie und C-Bausteinen verwendet Gluconobacter
oxydans die Enzyme des Glyoxylatzyklus [Sommer et al., 1998]. Der Glyoxylatzyklus ist eine
Variante des Zitronensdurezyklus. Glyoxylsdure kondensiert mit Acetyl-CoA zur Apfelsdure.
Aus Apfelsdure kann Oxalessigsdure regeneriert werden, die mit einem weiteren Molekiil

Acetyl-CoA zur Zitronensiure kondensiert.
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Bei der Glycerinumsetzung entstehen also neben DHA und Biomasse auch Nebenprodukte,
insbesondere Glycerat und Acetat. Diese Séuren sind maf3gebliche Ursache fiir den Abfall des

pH wihrend der Kultivierung.

2.1.3 Einflussfaktoren auf Wachstum und Produktbildung von Gluconobacter oxydans

In der Literatur lassen sich eine Vielzahl von Informationen iiber die DHA-Produktion mittels
Gluconobacter oxydans finden. Dieses Kapitel soll daher eine Ubersicht iiber die in der Lite-
ratur beschriebenen Einflussfaktoren auf Wachstum und Produktbildung von Gluconobacter
oxydans bieten. Die wichtigsten EinflussgroBen sind Temperatur, pH, Sauerstoff, Glycerin,

DHA und weitere im Ndhrmedium enthaltenen Stoffe wie Calciumchlorid.

2.1.3.1 Glycerin

Glycerin dient Gluconobacter oxydans als Energiequelle und als Kohlenstoffquelle zum Auf-
bau von Biomasse (siche Kap. 1.1.2). Glycerin wirkt auf Gluconobacter oxydans sowohl limi-
tierend als auch inhibierend [Wethmar, 1998].

Claret et al. [1992] untersuchten in Laufen im Satzbetrieb fiir Glycerinkonzentrationen von 31
g/l bis 129 g/l dessen Einfluss auf Wachstum und Produktbildung. Sie stellten fest, dass die
Wachstumsrate mit einer steigenden Glycerinstartkonzentration von 31 g/l auf 129 g/l um 70
% abnahm. Gleichzeitig nahm die Produktbildungsrate um 30 % ab.

Ohrem [1994] stellte in Schiittelkolbenversuchen fest, dass ab einer Glycerinkonzentration
von 350 g/l kein Wachstum mehr mdglich war und dass mit steigender Glycerinkonzentration
die Inhibition auf das Wachstum linear zunahm. Die Produktbildung wurde indessen durch
hohe Glycerinkonzentrationen nicht gechemmt. Eine Substratlimitierung wurde von ihm nicht
festgestellt.

Wethmar [1998] versuchte in Schiittelkolbenversuchen den Glycerineinfluss genauer zu quan-
tifizieren. Die starke Streuung der spezifischen Wachstumsrate lie3 allerdings eine genauere
Quantifizierung nicht zu. Weitere Untersuchungen im Chemostat ergaben, dass die fiir das
Wachstum und die Produktbildung optimale Glycerinkonzentration bei 10-20 g/l lag. Gestiitzt
wurde diese Untersuchung durch Versuche von Bettin et al. [1996], die herausfanden, dass die

Glycerinverbrauchsrate bis 10 g/l zunahm und oberhalb von 20 g/l abnahm (Abbildung 2-6).
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Abbildung 2-6: Spezifische Glycerinverbrauchsrate in Abhingigkeit von der Glycerin-

konzentration bei kontinuierlichem Betrieb im 2 1 Riihrkessel nach Bettin et al., [1996]

2.1.3.2 Weitere Kohlenstoffquellen

Aus der Literatur ist bekannt, dass Gluconobacter oxydans eine Vielzahl von Polyolen oxidie-
ren kann. Einen Uberblick iiber ausgewihlte, von Gluconobacter oxydans oxidierbare Koh-
lenstoffquellen ist in den Ubersichtsarbeiten von Lusta, Gupta und Macauley gegeben [Lusta
et al. (1998); Macauley et al. (2001); Gupta und Singh, 2001]. Ziel der Zugabe einer weiteren
Kohlenstoffquelle ist es, die aktive Biomasse im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufver-
fahren zu erh6hen und somit die Produktbildungsrate des Prozesses zu verbessern. Interessan-
te Untersuchungen auf diesem Gebiet wurden von Yamada et al. angestellt [1979, b]. Er ent-
deckte, dass mit Glucose und Fructose als einziger Kohlenstoffquelle im Schiittelkolben hohe-
re Biomassen und eine hohere Enzymaktivitit von Glycerindehydrogenase erreicht wurden
als mit Glycerin als Kohlenstoffquelle (Tabelle 2-1). Die besten Ergebnisse erreichte Yamada
mit 8 - 20 gew.-% Sorbit bzw. Mannit als einziger Kohlenstoffquelle.
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Tabelle 2-1: Einfluss der Kohlenstoffquelle auf die Biomasse- und die Glycerindehydro-

genasebildung von Acetobacter suboxydans [Yamada; 1979, b]

Einzige Kohlen- Zugabemenge Biomasse Enzymaktivitit
stoffquelle (Gew-%) (mg/ml) (Units pro ml Kulturbriihe)
Glucose 20 3.63 3.22

Fructose 20 3.13 2.89

Glycerin 20 2.9 2.93

Sorbit 20 4.02 5.49

Mannit 20 4.15 5.29

In den Patenten von Ohrem et al. [Ohrem et al. 1995] und Charney [Charney, 1978] zur in-
dustriellen Gewinnung von DHA mittels Gluconobacter oxydans lieB3 sich in der Nahrme-
dienzusammensetzung die Zugabe von verschiedenen zusitzlichen C-Quellen finden. Diese
waren Glucose und Sorbit. Die Auswirkungen auf die Biomasse- und Produktbildung wurden

hingegen nicht ndher beschrieben.

2.1.3.3 Dihydroxyaceton (DHA)

Dihydroxyaceton ist das bei der unvollstindigen Glycerinoxidation extrazelluldr anfallende
Produkt. Mit steigender DHA-Konzentration wird die spezifische Glycerinverbrauchsrate, die
DHA-Produktbildungsrate und die Wachstumsrate inhibiert.

Wethmar [1998] stellte im Chemostat durch die Variation der Durchflussrate DHA-
Konzentrationen von 0 g/l bis 60 g/l ein. Dabei zeigte sich, dass die Inhibierung der spezifi-
schen Wachstumsrate durch DHA deutlich stirker war, als die der spezifischen DHA-
Produktbildungsrate. Die spezifische Wachstumsrate wurde, bei einer Erhohung der DHA-
Konzentration von 0 g/l auf 60 g/l, um 84 % reduziert, wohingegen die spezifische DHA-
Produktbildungsrate um 58 % vermindert wurde.

Claret et al. [1993] untersuchte im Satzbetrieb, in denen er DHA-Konzentrationen von 0 bis
100 g/l vorlegte, welchen Einfluss DHA auf Wachstum und Produktbildung hat. Er stellte
fest, dass die Kultur bis 85 g/l wachstumsféhig ist. Eine niedrigere Konzentration gaben hin-
gegen Bories et al. [1991] an. Sie hatten bereits ab 61 g/l DHA im Medium in Versuchen im

Zulaufverfahren kein Zellwachstum mehr gemessen. Durch wachstumsunabhéngige Produkt-
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bildung konnten sie die Konzentration an DHA noch bis 108 g/l steigern. Uber diesen Wert
war eine Umsetzung von Glycerin nicht mehr moglich. Zudem stellten Bories et al. [1991]
fest, dass DHA nicht nur einen inhibierenden Einfluss auf die Produktivitidt und das Wachs-
tum der Mikroorganismen hat, sondern auch zu einer irreversiblen Schiadigung der Wachs-
tumsfahigkeit der Zellen fithren kann. Die Schidigung war umso groBer, je hoher die DHA-
Konzentration war, der die Zellen ausgesetzt wurden. Eine genauere Quantifizierung dieses
Phidnomens nahmen sie jedoch nicht vor.

Die oben genannten Werte stehen im Widerspruch zu deutlich hoheren Schwellwerten, die
Ohrem [1994] veroffentlichte. Ein mdglicher Grund dafiir ist, dass Ohrem mit dem Hochleis-
tungsstamm M 1136 der Firma Merck arbeitete, die anderen Arbeitsgruppen ihren Stamm hin-
gegen aus Offentlichen Stammsammlungen bezogen. Ohrem ermittelte eine DHA-
Endkonzentration von fast 200 g/l und beobachtete einen Stillstand des Wachstums erst ab 80
g/l (Abbildung 2-7).
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Abbildung 2-7: Bestimmung der spezifischen Wachstumsrate in Abhiingigkeit der DHA-
Konzentration im Schiittelkolben [Ohrem et al.; 1996]

Zudem postulierte Ohrem die Existenz von Sterilzellen, welche zwar nicht mehr teilungsfahig

waren, aber noch Produkt bilden konnten. Ihre Bildung wurde durch héher werdende DHA-
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Konzentrationen wéhrend der Kultivierung beschleunigt. Des Weiteren untersuchte Ohrem
den zeitlichen Einfluss von DHA auf die Kultur. So stellte Ohrem et al. [1996] fest, dass mit
zunehmender Einwirkdauer einer im Schiittelkolben fest vorgegebenen DHA-Konzentration
die relative Vitalitit der Kultur abnahm. Eine genauere Quantifizierung dieses Effektes wurde

von Ohrem jedoch nicht vorgenommen.

2.1.3.4 Sauerstoff

Gluconobacter oxydans ist ein strikt aerobes Bakterium und bendtigt Sauerstoff als Elektro-
nenakzeptor fiir die Umsetzung von Glycerin zu DHA (Kapitel 2.1.2). Deshalb ist die Kultur
auf eine ausreichende Versorgung mit Sauerstoff angewiesen.

Bettin et al. [1996] untersuchten in einem Riihrkesselreaktor den Einfluss von Sauerstoff wéh-
rend einer kontinuierlichen Kultivierung auf die spezifische Produktbildungsrate. Oberhalb
einer Sauerstoffkonzentration von 30 % der Luftséttigung (= 2.25 mg/l Sauerstoff bei T = 30
°C) libte die Sauerstoffkonzentration keinen signifikanten Einfluss auf die spezifische Pro-
duktbildungsrate aus. Unterhalb einer Luftsittigung von 30 % beobachteten Bettin et al.
[1996] einen limitierenden Einfluss der Sauerstoffkonzentration auf die spezifische Produkt-
bildungsrate. Unterhalb von 10 % (= 0.75 mg/l Sauerstoff bei T = 30 °C) wurde dieser Ein-
fluss signifikant (Abbildung 2-8). Die von Ohrem [1994] durchgefiihrten Untersuchungen
stimmen mit den Ergebnissen von Bettin [1996] {iberein. Yamada et al. [1979, a] entdeckten,
dass eine Erhohung der Geldstsauerstoffkonzentration tiber 17 % (= 1.275 mg/l Sauerstoff bei
T =30 °C) zu keiner weiteren Verbesserung der Produktbildungsrate und der Wachstumsrate

fuhrte.
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Abbildung 2-8: Spezifische DHA-Produktbildungsrate in Abhiingigkeit von der Sauer-
stoffkonzentration bei kontinuierlicher Kultivierung im Riihrkesselreaktor nach Bettin

et al., [1996]

Zusammenfassend lédsst sich feststellen, dass eine ausreichende Versorgung der Kultur mit
Sauerstoff gewihrleistet ist, wenn eine Gelostsauerstoftkonzentration von 20 % (= 1.5 mg/l

Sauerstoff bei T = 30 °C) nicht signifikant unterschritten wird.

2.1.3.5 Nihrsalze und Einfluss von Calciumchlorid

Zum Wachstum benoétigt Gluconobacter oxydans neben einer geeigneten Kohlenstoffquelle
und Sauerstoff auch noch weitere Makroelemente wie Stickstoff, Phosphor, Schwefel, Kali-
um, Calcium, Natrium, Magnesium etc. und weitere Suppline (Ergénzungsstoffe) wie Amino-
sduren, Vitamine, Purine oder andere Substanzen [Schlegel, 1976]. Um den Bedarf von Glu-
conobacter oxydans an diesen Stoffen zu decken, werden dem Nédhrmedium die Makroele-
mente in Form von Salzen zugegeben. Der Bedarf an Supplinen wird durch die Zugabe von
Hefeextrakt gedeckt. Die Medienzusammensetzung ist in Kapitel 3.2 zu finden. Einer beson-
deren Betrachtung bedarf die Zugabe von Calcium zum Nédhrmedium, da viele Arbeitsgrup-
pen aufgrund der schlechten Loslichkeit von Ca®"-Ionen auf dessen Zugabe verzichteten [Cla-
ret, 1994; Hekmat, 2001, 2003]. Ohrem [1994] und Wethmar [1998] fanden allerdings heraus,

dass sich die Zugabe von CaCl, zum Néahrmedium positiv auf das Wachstum und die Pro-
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duktbildung auswirkte. Ohrem [1994] injizierte einer kontinuierlichen Kultur im Fliessgleich-
gewicht 2 g/l CaCl, und beobachtete eine signifikante Steigerung der Oxygen Uptake Rate
(OUR) um 80 %, welche ein MaB fiir die Produktivitit ist. Als Begriindung fiir diesen Effekt
verwies Ohrem auf die Fihigkeit der Ca*"-Ionen, DHA in einem bimolekularen Komplex zu

binden und damit die Konzentrationen an freiem DHA zu senken. Der CaCl, -Einfluss ldsst

sich allerdings mit der Theorie von Ohrem [1994] nicht hinreichend erkliren. Zwar konnen
Ca**-Ionen DHA in einem tetrakoordinierten Komplex binden, aber bei hohen DHA-
Konzentrationen von 60 bis 180 g/l befindet sich im Kultivierungsmedium ein Grofteil des
Dihydroxacetons im ungebundenen Zustand. Dies ldsst sich durch eine einfache Berechnung
fiir eine Losung mit 120 g/l DHA zeigen. Die Molmasse von DHA betrdgt 90 g/mol, also

befindet sich in einem Liter dieser Losung 1.33 mol. Bei einer Zugabe von 2 g/l CaCl,
befindet sich in einem Liter Losung 0.018 mol CaCl,. Also bleiben 1.33-4-0.018 =1.258

mol DHA in der Losung ungebunden. In Schiittelkolbenversuchen konnte Katsikis [2003]
durch die Zugabe von 1.5 g/l Calciumchlorid eine Steigerung der Wachstumsrate um 26 %
feststellen. Die DHA-Konzentration lag zum Zeitpunkt der Messung im Schiittelkolben unter
5 g/l. Nach Abbildung 2-7 traten keine nennenswerten inhibierenden Effekte durch DHA bei
diesen Konzentrationen auf. Eine Verminderung der inhibierenden Effekte von DHA durch

CaCl, ist somit auszuschliefen. Varga [2004] fiihrte hingegen die wachstumsfoérdernde Wir-

kung von Calcium auf zellinterne Vorgédnge zuriick. Calcium hat einen positiven Einfluss auf
das Wachstum von Mikroorganismen, in dem es die chromosomale Replikation fordert [Sto-
kes und Green, 2000]. Es hat auch eine wichtige Rolle bei der Signaltransduktion in der Zelle,
in dem es eine integrale Rolle in der Funktion von den Calciumkanélen einnimmt. Fiir die
Erforschung der Funktionsweise dieser komplexen Membranproteine durch site-induzierter
Mutagenese sowie durch Rontgenkristallographie wurde der Chemie-Nobelpreis 2003 an den
Wissenschaftler Roderick Mac Kinnon vergeben. Die Signaltransduktion reguliert auch die
Aufnahme der Néhrmedienbestandteile durch die Zelle (Sauerstoff, Kohlenstoffquellen)
[Albers 1967]. Calcium spielt eine wichtige Rolle bei der Energieerzeugung in der Zelle
durch die Funktion der calciumabhidngigen ATPasen [de Meis und Vianna, 1979]. Die
Erzeugung der aktivierten phoshphorylierten Verbindungen in der Zelle ist also auch
calciumgebunden. Calcium verbessert auch die Stressresistenz der Zellen, indem es die
Aktivitdt der regulierenden Proteine potenziert.

In dieser Arbeit wurde deshalb mit einer Zugabe von 1.5 g/l CaCl, zum Nihrmedium gear-

beitet. Die Zugabe von Calciumsalzen verursachte mit anderen Komponenten des Nahrmedi-
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ums einen Niederschlag nach dem Autoklavieren. Deshalb musste es getrennt zum Nahrme-

dium zugefiihrt werden.

2.1.3.6 pH

Gluconobacter oxydans gehort zur Familie der Essigsdurebakterien und toleriert daher einen
sauren pH. Da der pH, wie in Kapitel 2.1.2 beschrieben, die Stoffwechselvorginge von Glu-
conobacter oxydans stark beeinflusst, ist es wichtig, bei einem fiir Wachstum und Produktbil-
dung optimalen pH zu arbeiten.

Yamada et al. [1979, a] stellte bei einem pH von 5.5 optimales Wachstum und Produktbil-
dung fest. Oberhalb eines pH von 7 nahm sowohl das Wachstum als auch die Produktbildung
ab. Fiir das Enzym Glycerindehydrogenase fand Yamada et al. [1979, b] einen optimalen Be-
reich von pH 5 bis 6. Im Widerspruch zu dieser Tendenz aus den Arbeiten vieler Forschungs-
gruppen fanden Ohrem und Vo [1994] heraus, dass sich eine Absenkung des pH auf 4.5 im
Zulaufverfahren wachstumsforderlich auswirkte. Eine Anhebung des pH von 4.5 auf 6.0 bzw.
von 5.0 auf 6.0 im Chemostat-Betrieb brachte deutliche Einbullen in der spezifischen At-
mungsaktivitdt der Kultur, die direkt mit dem spezifischen Wachstum korreliert. Zudem stell-
te Ohrem fest, dass Gluconobacter oxydans oberhalb eines pH von 5.0 in der Lage ist, DHA
Zu veratmen.

In Tabelle 2-2 ist ein Uberblick iiber den optimalen pH in Bezug auf das Wachstum von Glu-

conobacter oxydans basierend auf Literaturdaten gegeben.

Tabelle 2-2: Zusammenstellung optimaler pH in Bezug auf das Wachstum von Glucono-

bacter oxydans aus veroffentlichten experimentellen Untersuchungen

Referenz Jahr pH
Adlerkreutz et al. 1985 5
Bories et al. 1991 6
Flickinger und Perlman 1977 7
Makhotkina et al. 1981 5
Molinari et al. 1995 6.3
Ohrem et al. 1994 4.5
Svitel und Strudrik 1994 5
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Underkofler und Fulmer 1937 55-7
Wethmar 1998 5.5
Yamada et al. 1979 5.5

Aufgrund der grossen Bandbreite der Versuchsergebnisse der einzelnen Arbeitsgruppen wur-

den eigene Untersuchungen durchgefiihrt. In Schiittelkolbenversuchen konnte, wie in

Abbildung 2-9 ersichtlich, festgestellt werden, dass die Biomassebildung fiir einen pH zwi-

schen 5.0 und 5.5 optimal ist. In dieser Arbeit wurde deshalb in simtlichen Technikums- und

Laborreaktorversuchen mit einem pH von 5.3 gearbeitet.

0,25

Biotrockenmasse [g/l]

Zeit [h]

Abbildung 2-9: Einfluss des pH auf die Biomassebildung im Schiittelkolben (eigene Mes-

sungen)

2.1.3.7 Temperatur

Von entscheidender Bedeutung fiir das Wachstum und die Produktbildung von Gluconobacter

oxydans ist die Temperatur. Sie beeinflusst unmittelbar iiber die Enzymaktivitit die Stoff-
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wechselvorginge des Mikroorganismus. Der fiir das Wachstum optimale Temperaturbereich

liegt nach Tabelle 2-3 in einem Bereich zwischen 28 °C und 30 °C.

Tabelle 2-3: Zusammenstellung optimaler Temperaturen in Bezug auf das Wachstum

von Gluconobacter oxydans aus veroffentlichten experimentellen Untersuchungen

Referenz Jahr Temperatur [°C]
Adlerkreutz et al. 1985 30
Bories et al. 1991 28
Flickinger und Perlman 1977 30
Makhotinka et al. 1981 26-28
Molinari et al. 1995 28
Ohrem 1994 30
Svitel und Strudrik 1994 30
Underkofler und Fulmer 1937 28-30
Wethmar 1998 28

Weitere Untersuchungen beziiglich der Glycerindehydrogenase ergaben fiir den Umsatz von

Glycerin in DHA eine optimale Temperatur von ca. 35 °C (Tabelle 2-4).

Tabelle 2-4: Zusammenstellung optimaler Temperaturen in Bezug auf den Umsatz von

Glycerin zu DHA durch Gluconobacter oxydans aus veroffentlichten experimentellen

Untersuchungen
Referenz Jahr Temperatur [°C]
Adlerkreutz et al. 1985 35-40
Yamada et al. 1979 35

Diese Untersuchungen beriicksichtigten insbesondere die Aktivitdt des Enzymsystems. So-
wohl Adlercreutz et al. [1985] als auch Yamada et al. [1979] stellten fest, dass das Optimum
der Glycerindehydrogenase-Aktivitit bei iiber 35 °C lag. Beide erkannten, dass unter diesen
Bedingungen keine dauerhaft stabile Kultivierung stattfinden konnte und empfahlen daher

eine Temperatur von 30 °C. Gluconobacter oxydans lésst sich somit der Gruppe der mesophi-
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len Bakterien zuordnen. In der vorliegenden Arbeit wurden daher Schiittelkolben und Sapro-

matenversuche bei 28 °C und Laborreaktor- und Technikumsversuche bei 30 °C durchgefiihrt.

2.2 Grundlagen der Zellriickhaltung

Die drei bedeutendsten Formen der Zellriickhaltung mit technischer Anwendung in der In-
dustrie sind die Mikrofiltration, die Einschlussimmobilisierung und die Adsorptionsimmobili-

sierung [Bettin, 2001].

- Durch die Mikrofiltration in einem externen Kreislauf konnen die Zellen effektiv im Re-
aktor zuriickgehalten und das Produkt zellfrei abgezogen werden. Bei der Verwendung ei-
nes Mikrofilters konnen sehr hohe Zelldichten im Reaktionsraum erreicht werden. Ein
entscheidender Nachteil ist die in dem externen Kreislauf auftretende O,-Limitierung. Ein
weiterer Nachteil der Mikrofiltration ist das auftretende Fouling, bei dem der Filter zuge-
setzt und der Produktabzug erschwert wird. In sterilen Prozessen konnen diese Filter nicht
auf einfache Weise regeneriert oder ausgetauscht werden. Aus diesem Grund wurde diese

Art der Zellriickhaltung in dieser Arbeit nicht in Betracht gezogen.

- Bei der Einschlussimmobilisierung werden die Zellen in natiirliche oder synthetische po-
lymere Netzwerke eingeschlossen. Eine Auswahl geeigneter natiirlicher und synthetischer
Polymere ist bei Willaert zu finden (Willaert et al., 1996). Einen Uberblick der bei der
Einschlussimmobilisierung verwendeten Methoden bietet die Arbeit von Woodward
[1987]. Der Nachteil der eingesetzten Materialien besteht im iiberwiegend schlechten
Stofftransport von Sauerstoff und Substrat durch das Polymer, der schlechten mechani-
schen Stabilitdt und der teilweise relativ leichten biologischen Abbaubarkeit. Ein weiteres
Problem stellt zudem die groBe Toxizitét einiger Polymere wie Polyurethan und Polyvi-
nylalkohol dar. Die Einschlussimmobilisierung wurde in dieser Arbeit daher aus den ge-

nannten Griinden nicht eingesetzt.

- Die Adsorptionsimmobilisierung basiert auf der selbststindigen Anlagerung der Mikroor-
ganismen an die Oberfliche einer Trigermatrix. Es werden zwei Formen von Adsorpti-
onsimmobilisierung unterschieden: Die aktive Form ist durch die Produktion und Aus-

scheidung von Makromolekiilen, insbesondere Exopolysacchariden (EPS), gekennzeich-
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net, welche die Anlagerung an die Triagermatrix verstirken [Lewin, 1984]. Die passive
Form beruht hingegen nur auf den Wechselwirkungen zwischen Mikroorganismen und
Triagermatrix. Eine Auswahl geeigneter Tragermaterialien ist bei Willaert zu finden [Wil-
laert et al., 1996]. Die Trigermaterialien besitzen sowohl pordse als auch unpordse Ober-
flichen. Pordse Tridgermaterialien haben im Gegensatz zu unpordsen Tragermaterialien
eine hohe spezifische Oberfldche und somit eine grofle Besiedelungsflache. Zudem bieten
pordse Triagermaterialien in den Poren Schutz vor Abrasion. Die Zellen lagern sich auf der
Oberfliache und im Inneren der Matrix an. Auf der Oberfliche kdnnen die Mikroorganis-
men relativ gut mit Sauerstoff und Substrat versorgt werden. Im Inneren hingegen kann
die Sauerstoffversorgung zum limitierenden Faktor werden. In dieser Arbeit wurde die

Adsorptionsimmobilisierung als Zellriickhaltungsmethode eingesetzt.

2.3 Entwicklung von Biofilmen

Biofilme entstehen durch die Anlagerung von Mikroorganismen an geeignete Trigermatrizen.
Sie setzen sich aus immobilisierten Zellen, extrazelluliren polymeren Substanzen (EPS), ein-
gelagerten Partikeln und gelosten Stoffen zusammen [Flemming, 1991]. Die Dicke von Bio-
filmen variiert von wenigen Zellschichten bis hin zu einer Dicke von 300 - 400 mm [Cha-
racklis et al., 1989, a]. Der grofte Teil des Biofilms besteht aus Wasser (zwischen 50 und 95
%). Die organische Masse des Biofilms besteht zu 60 bis 90 % aus EPS. EPS besteht iiber-
wiegend aus Polysacchariden, aber auch aus Proteinen, Glycoproteinen und Lipoproteinen.
Biofilmsysteme lassen sich in fiinf Teilbereiche gliedern (Abbildung 2-10): Die Auf-
wuchsfldche (Substratum), den Basisbiofilm, der im Kontakt zur Unterlage steht, die Oberfla-
chenzone, die in Wechselwirkung zum fliissigen Medium steht und die Rauhigkeit des Bio-

films bestimmt, die fliissige Phase und schlieBlich die Gasphase [Characklis et al., 1989 a; b].
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Abbildung 2-10: Bereiche im Biofilm-System nach Charaklis und Wilderer [1989]

Ein charakteristisches Kennzeichen von Biofilmen ist die rdumliche Heterogenitéit von Sauer-
stoff- und Substratkonzentrationen, sowie von pH und Temperatur. Die molekularen Mecha-
nismen, welche zur Biofilmausbildung fiihren (z.B. Primdradhésion), sind vielfach noch nicht
hinreichend geklirt. Dennoch ldsst sich die Biofilm-Akkumulation in drei verschiedene Pha-

sen einteilen (siehe Abbildung 2-11):

1. die Induktionsphase, in der die Primérbesiedelung stattfindet,
2. die logarithmische Wachstumsphase und

3. die Plateau-Phase, in der Zuwachs und Absterben sich im Wesentlichen ausgleichen.
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Abbildung 2-11: Verlauf der Biofilmakkumulation nach Characklis [1990, modifiziert]

1. Induktionsphase [Flemming: 1991]

Die Primdradhision stellt die Voraussetzung fiir die Bildung eines Biofilms dar. Bereits in
den ersten Stunden kann in Abhédngigkeit von der Zellzahl im Medium eine rapide Oberfla-
chenbelegung stattfinden. Zobell [1943] entwickelte fiir die Primiradhésion ein Modell, wel-
ches in zwei Schritten ablduft und von Marshall et al. [1971] experimentell verifiziert werden
konnte. Dabei erfolgte zunichst eine reversible Anheftung, der nach ldngerer Aufenthaltszeit
an der Oberfliache eine irreversible Anheftung folgte. Die Zellen haften fest auf den Oberfla-
chen und beginnen extrazelluldre polymere Substanzen zu bilden. Die Adhédsion von Mikro-
organismen wird durch verschiedene Krifte verursacht. Dies sind neben hydrophoben Wech-
selwirkungen im Wesentlichen elektrostatische Wechselwirkungen, van-der-Waals’sche
Wechselwirkungen und Wasserstoftbriickenbindungen. In der Induktionsphase wirkt sich der
Biofilm noch nicht so stark auf das technische System aus, so dass ein Effekt auf die Be-
triebsparameter, wie z.B. Stromungswiderstand oder Wirmeiibergang, noch nicht erkennbar
ist. Eine mikrobielle Belegung der Oberflache lédsst sich jedoch mit Hilfe der Mikroskopie
nachweisen. Die Lange der Induktionsphase kann zwischen wenigen Stunden bis einigen Mo-
naten liegen. In die Induktionsphase fillt zumeist der unbemerkte Beginn der Biofilmentwick-
lung. Bei der Immobilisierung von Mikroorganismen soll die Induktionsphase, die im We-

sentlichen von der Art und Rauhigkeit des Aufwuchsmaterials beeinflusst wird, moglichst
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kurz sein, was durch die geeignete Auswahl von leicht besiedelbaren Materialien erreicht

werden kann.

2. Logarithmische Akkumulation (Wachstumsphase) [Flemming: 1991]

Nach der irreversiblen Anheftung an die Oberfldche beginnen die Primérbesiedler zu wach-
sen. Fiir die Akkumulation des Biofilms sind zwei Faktoren maf3geblich: Die Adsorption neu
hinzukommender Mikroorganismen und das Wachstum bereits anhaftender Zellen. Die neuen
Zellen kommen nun nur noch mit der Oberfliche des Biofilms in Kontakt. Die Biofilm-
Akkumulation wird in dieser Phase hauptsidchlich durch das Wachstum bestimmt. Die wich-
tigsten Faktoren sind daher die Néhrstoffversorgung und die Temperatur. Das Wachstum des
Biofilms wird in erster Linie durch Transportprozesse kontrolliert, z.B. durch den Diffusi-

onswiderstand der Gel-Matrix.

3. Plateau-Phase [Flemming: 1991]

Biofilme erreichen keine unbegrenzte Dicke, sondern es stellt sich ein Gleichgewicht zwi-
schen Neubildung und Ablosung des Biofilms auf einem Plateau ein. Dieser Zustand ist in
den meisten aquatischen Systemen nach wenigen Wochen erreicht. In dieser Phase halten sich
Zuwachs- und Ablosungsprozesse die Waage. Das Gleichgewicht wird in erster Linie vom
Wachstum der Mikroorganismen (aufgrund des Angebotes an chemischer Energie der Nahr-
stoffe im Medium) und den auftretenden Scherkriaften (mechanische Energie des stromenden
Mediums) bestimmt. Die vorliegenden Umgebungsbedingungen beeinflussen die Schichtdi-
cke stark. In einem System mit starken Scherkriften kann sie wenige um betragen, wihrend
sich in hydraulisch wenig belasteten Bereichen ein mikrobieller Rasen mit bis zu mehreren
Zentimetern Dicke bilden kann. Durch starke Scherkrifte wird die Bildung von Biofilmen
grundsétzlich nicht verhindert, sondern fiihrt zur Entstehung von festeren und diinneren Bio-
filmen. In néhrstofflimitierten Systemen konnen hohe FlieBgeschwindigkeiten zunichst das
Biofilm-Wachstum begiinstigen, weil die Nahrstofffracht vergroBert wird. Biofilme werden
erst durch Scherkréfte beeinflusst, wenn ihre Dicke jene der laminaren Grenzschicht {iber-
schreitet. Im Falle einer Nahrstoffverringerung geht die Biofilmdicke wieder zurtick.

In aeroben Systemen kann es zur Bildung anaerober Bereiche in Biofilmen kommen. Ab einer
Schichtdicke von 50 bis 200 um nimmt der Diffusionswiderstand zu und somit tritt ein Sauer-

stoffdefizit im Inneren des Biofilms auf, der zur Bildung anaerober Bereiche fithren kann. Um
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diesem Effekt entgegenzuwirken ist es daher von Vorteil, eine Tragermatrix zu verwenden,

die fiir Sauerstoff permeabel ist.

2.4 Auswahl und Charakterisierung einer geeigneten Trigermatrix

In bisherigen Untersuchungen konnte Hekmat [2001; 2003] zeigen, dass sich durch die Im-
mobilisierung von Gluconobacter oxydans die Produktbildungsrate des einstufigen zyklisch
betriebenen Zulaufverfahrens im Rieselbettreaktor in einem Zeitraum von 17 Tagen von ca.
1.6 g/(1h) auf 2.8 g/(Ih) steigern lieB. Dies entsprach einer Steigerung von 75 %. Die Ausbil-
dung eines Biofilms fand auf hydrophilierten Ralu-Ringen aus Polypropylen jedoch nur par-
tiell statt und war daher unbefriedigend. Deshalb wurde fiir weitere Immobilisierungsversuche
nach einer geeigneten Trigermatrix gesucht. In dieser Arbeit wurde, wie in Kapitel 2.2 er-
wihnt, die Adsorptionsimmobilisierung auf porosen Trigermaterialien eingesetzt. Bei der

Auswahl der Triagermatrix wurde darauf geachtet, dass folgende Punkte erfiillt wurden:

1. sterilisierbar; d.h. thermisch stabil bei 121 °C wihrend einer Zeitdauer von 2 h

2. mechanisch stabil; dauerhafte Stabilitit gegen die durch Begasung auftretenden
Scherkréfte wihrend der Kultivierung

3. biologisch und chemisch inert; die Tragermatrix soll dauerhaft stabil sein

4. hohe volumenspezifische Aufwuchsfliche

5. gute hydrodynamische Eigenschaften; geringer Druckverlust und homogene Blasen-
verteilung tiber den Reaktorquerschnitt

6. gute Sauerstoffversorgung des Biofilms

7. leichte Herstellung und Wiederverwendbarkeit sowie geringe Materialkosten

Eine Tragermatrix, welche diese Eigenschaften besitzt, sind silikonbeschichtete Raluringe.
Als Beschichtungsmaterial wurde ein Silikonkautschukgemisch verwendet, dem Titandioxid
zur Verbesserung des Kontaktwinkels' und Kochsalz zur Erzeugung der Porositit zugegeben

wurde. Entwickelt wurde diese porose Silikonmatrix von Muscat [1995]. Das Porensystem

' Die Benetzbarkeit einer Festkorperoberfliche durch eine Fliissigkeit ldsst sich anhand des Kontaktwinkels ©
an der Dreiphasengrenze fest/fliissig/gasformig quantitativ erfassen. Je kleiner der Kontaktwinkel ist, desto bes-
ser ist die Benetzbarkeit. Feststoffoberflichen mit einem Kontaktwinkel von ® > 90° gelten als nicht benet-
zend, von 0°< @ < 90° als teilweise benetzend und von ® = 0° als vollstéindig benetzend [Palzer et al., 2001].
Auf unbehandelten PP-Fiillkorpern wurden Kontaktwinkel mit Wasser zwischen 100° und 110° beobachtet.
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entstand durch das Auskochen der eingeschlossenen NaCl-Kristalle in entionisiertem Wasser.
Die Verbindungskanile entstanden einerseits durch Kontaktpunkte und —flachen zwischen
den Salzpartikeln sowie andererseits durch das Aufplatzen von abgeschlossenen Salzkaver-
nen. Silikon ist undurchlédssig fiir fliissiges Wasser und begrenzt durchlissig fiir Wasser-
dampf. Wihrend des Kochvorgangs dringt der Wasserdampf in die Silikonmatrix ein und 16st
das Kochsalz auf. Durch den Innendruck als Folge des osmotischen Drucks des gelosten
Kochsalzes reif3it der diinne Silikonfilm ein [Bettin, 2001; 1996]. Die Verbindungskanéle sind
dadurch in ihrer GroBe naturgemdl recht unterschiedlich. Bei zu geringer Porositdt werden
nur oberfldchennahe Bereiche fiir die Adsorption von Mikroorganismen genutzt, da die Poren,
die sich im Inneren der Silikonmatrix befinden, keine Verbindung zur Oberfldche haben. Die
maximal erreichbare Porositit, die sich aus Oberfldchen- und innerer Porositét ergibt, liegt
nach Bettin [2001] etwa bei 65 %. Die Porositdt entspricht der eingesetzten Salzkonzentrati-
on. Oberhalb dieser maximalen Salzkonzentration ist das Silikongemisch nicht mehr gleich-
mafBig flieBfahig und ldsst sich nicht mehr verarbeiten. In dieser Arbeit wurde mit einer Poro-
sitdt von 55 % gearbeitet. Da Silikon ein hydrophobes Material ist und somit das Anwachsen
von lebenden Zellen erschwert, wurde als Additiv Titandioxid hinzugesetzt. Titandioxid ist
chemisch inert und daher gut geeignet, um als Additiv in einem Immobilisationstrager einge-
setzt zu werden. Es verdndert die Oberflacheneigenschaften der Matrix, indem es den Kon-
taktwinkel von Wasser auf der Oberfldche der Trager von ca. 104° auf 93° reduziert [Bettin,
2001]. In Abbildung 2-12 ist die pordse Silikonschicht nach dem Auswaschen der Salzkris-
talle dargestellt.



28 Theoretischer Hintergrund

Abbildung 2-12: Porenstruktur eines von Salz befreiten Silikon-Adsorbers (REM-
Aufnahme; ein Balken entspricht jeweils 10 pm). Die Porositiit des Silikons betrug bei

dieser Aufnahme ca. 70 % [Bettin, 2001]

Bettin [2001] setzte die Silikonmatrix in Form von pordsen Silikonkugeln mit einem Durch-
messer von 1 - 2 mm zur Immobilisierung von Nitrifikanten ein. Um die hydrodynamischen
Eigenschaften wie Druckverlust und homogene Blasenverteilung in der Blasensdule zu
verbessern, beschichtete Neff [2002; 2003] Raluringe mit dem pordsen Silikonkautschuk. Die
Herstellung der silikonbeschichteten Raluringe wird im Kapitel 3.4 beschrieben. Die be-
schichteten Fiillkorper lieen sich mit relativ geringem Aufwand herstellen. Wahrend der Ste-
rilisation und des Betriebes erwiesen sich die beschichteten Raluringe als thermisch und me-
chanisch stabil, sowie chemisch und biologisch inert. Die makropordse Struktur der silikon-
beschichteten Fiillkdrper boten zudem den Vorteil, dass die Triager auch in tieferen Schichten
besiedelt werden konnten.

Die Sauerstoffversorgung erfolgt in oberflichennahen Bereichen iiber die Fliissigphase auf
diffusivem und konvektivem Weg. Im Inneren der Silikonmatrix erfolgt die Sauerstoffversor-
gung hingegen ausschlieBlich auf diffusivem Weg. Silikon besitzt eine hohe Sauerstofflos-
lichkeit und Permeabilitdt [Wick et al., 1982], so dass die Sauerstoffversorgung nicht nur iiber
die Fliissigphase sondern auch iiber die Tridgermatrix erfolgt. Nach Bettin betrdgt der Permea-
tionskoeffizient 3.5-107'°m? /s [2001]. Der Permeationskoeffizient ist das Produkt aus Dif-
fusionskoeffizient und Sauerstoffloslichkeit im betrachteten Material. Der Vergleich der Dif-

fusionskoeffizienten in Tabelle 2-5 zeigt, dass der Diffusionskoeffizient von Sauerstoff durch



Theoretischer Hintergrund 29

die Silikonmatrix ca. flinfmal hoher ist als bei Wasser. Die Versorgung mit Sauerstoff im In-

neren erfolgt also grofBtenteils iiber die Silikonmatrix.

Tabelle 2-5: Diffusionskoeffizient von Sauerstoff in Wasser und der Silikonmatrix unter

Standardbedingungen

Diffusionskoeffizient [m*/s] Quelle
Do wasser 2.83-107° [Wise et al.; 1966]
Do, sitikonmatrix 15-10° [Bettin; 2001]

In Abbildung 2-13 wird dieser Zusammenhang noch einmal im Vergleich zu herkdmmlichen

Immobilisaten wie Siranglas qualitativ verdeutlicht.

Abbildung 2-13: Sauerstoffversorgung von Mikroorganismen in einem porosen Sili-
konmaterial: Links: herkommliches Immobilisat, z.B. poroses Glas. Rechts: Immobilisat

auf Silikonbasis [Sommer, 1997; 1998]

Zusammenfassend ldsst sich feststellen, dass sich silikonbeschichtete Raluringe als Trager-
matrix flir die Immobilisierung eignen. Es wird erwartet, dass die obligat aerobe Gluconobac-

ter oxydans - Kultur ausreichend mit Sauerstoff versorgt wird.
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2.5 Mathematische Modellierung

Zur Auslegung, Regelung und Optimierung von biotechnologischen Verfahren werden ma-
thematische Modelle bendtigt, die das Verhalten der Mikroorganismen wahrend der Kultivie-
rung mdglichst exakt abbilden kdnnen. In der Literatur l4sst sich eine Vielzahl verschiedener
Modelle zur Beschreibung der mikrobiellen DHA- bzw. Sorbosegewinnung mittels Glucono-
bacter oxydans finden. So entwickelten Bonomi et al. [1992], Claret et al. [1992], Giridhar et
al. [2000] und Hekmat [2001] einfache unstrukturierte und unsegregierte Modelle. Diese Mo-
delle lieferten eine gute Beschreibung in Bereichen, in denen die Zellen als einheitliche
disperse Phase mit gleich bleibendem physiologischem Zustand aufgefasst werden konnen.
Dies ist allerdings nur fiir eine nicht produktinhibierte Kultur der Fall. Ab einer kritischen
Produktkonzentration von ca. 80 g/l ist die Kultur nicht mehr wachstumsfahig und der physio-
logische Zustand verdndert sich. In diesem Bereich liefern diese Modelle nur noch eine unzu-
reichende Beschreibung. Ohrem [1994] entwickelte ein segregiertes Modell zur Beschreibung
einer sich verschiebenden Altersverteilung. Doch auch dieses Modell war nicht in der Lage,
die bei semikontinuierlichen Verfahren auftretenden charakteristischen dynamischen Anpas-
sungseffekte, auf welche in Kapitel 4.4.1 detailliert eingegangen wird, zu beschreiben. In die-
ser Arbeit wurde daher ein Modell entwickelt, welches sich fiir die Simulation semikontinu-
terlicher Verfahren zur DHA-Produktion mittels Gluconobacter oxydans eignet. Grundlage
fiir das mathematische Modell sind die reaktionskinetischen experimentellen Untersuchungen

des DHA-Einflusses auf Gluconobacter oxydans in Kapitel 4.1.

2.5.1 Entwicklung eines segregierten Verzugszeitmodells

In den folgenden zwei Kapiteln wird die in dieser Arbeit verwendete Kinetik beschrieben.
Autbauend auf einem einfachen unstrukturierten unsegregierten Modell erfolgt eine sukzessi-
ve Erweiterung zur Beschreibung der fiir die semikontinuierliche Betriebsweise relevanten

Phinomene.
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Entwicklung der grundlegenden Kinetik

Die mikrobielle Umsetzung von Glycerin zu DHA mittels Gluconobacter oxydans wird von
den in Kapitel 2.1.3 beschriebenen EinflussgroBen bestimmt. Uber die spezifische Wachs-
tumsrate p wird das Wachstum von Gluconobacter oxydans an diese Einflussgroflen im Mo-
dell gekoppelt. Die spezifische Wachstumsrate wird auf die Biomasse bezogen und hat die
Einheit (1/h):

dc

1
= 2-1
H ot (2-1)

Im Modell soll der Einfluss von Glycerin, Sauerstoff und DHA beriicksichtigt werden. In all-

gemeiner Form gilt fiir die spezifische Wachstumsrate mit Glycerin als C-Quelle:
Hay = f(CGly ) f(co ) f(CDHA) (2-2)

Glycerin wirkt auf das Wachstum sowohl limitierend als auch inhibierend, Sauerstoff hinge-
gen nur limitierend und DHA inhibierend. Der Sauerstoffeinfluss wird als Sattigungskinetik
nach Monod [1942] berlicksichtigt. Die Glycerininhibierung wurde als quadratischer Term
nach Andrews [Andrews, 1968] in die Sittigungskinetik fiir Glycerin mit eingearbeitet. Fiir
die Produktinhibition wird ein Exponentialterm nach Aiba et al. [1968] verwendet. Bonomi et
al. [1992] entwickelte einen dquivalenten Ansatz flir die Sorboseherstellung mittels Glucono-
bacter oxydans. Fiir die auf den oben genannten stationdren Kinetiken basierende spezifische

Wachstumsrate ergibt sich folgender Ausdruck:

CGly CO
“stat,Gly = Hmax,Gly ’ 2 ’ : eXp(_I<DHA ’ CDHA) ( 2_3)

Cay Co+tKo

Cay + KGly +

Die Produktbildung lésst sich (wie in Kapitel 4.1.5 ausfiihrlich beschrieben und in Abbildung
Abbildung 4-10 dargestellt) in wachstumsabhéngige und wachstumsunabhingige Produktbil-
dung unterteilen. Zur Berechnung der Produktbildungsrate unter stationdren Bedingungen
wird deshalb die von Luedeking-Piret [1959] fiir die Milchsduregérung entwickelte Kinetik

verwendet:
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Tarpna = Apua “Haay B (2-4)

Wihrend A, nur eine Konstante darstellt, durch die die Produktbildungsrate linear vom

Wachstum abhéngt, ist B der wachstumsunabhingige Anteil der Produktbildung, der aber

dennoch von der Substrat- und der Sauerstoffkonzentration abhingt:

Cai C
B=B,, ———— —2 (2-5)
K c, +K
Cay T Kyay o b,0

Fiir diesen Anteil verwendeten Bonomi et al. [1992] ausschlielich Monod-Terme, da sowohl
eine Limitation von Glycerin als auch von Sauerstoff sich im wachstumsunabhéngigen Be-
reich der Produktbildung auswirkt. Inhibierungen wurden nicht berticksichtigt.

Wie in Kapitel 4.2.4 gezeigt, wirkt sich die Zugabe von Sorbit positiv auf die Biomassebil-
dung und Produktbildung aus. Daher wird in dem Modell neben dem Glycerin auch Sorbit
mitberticksichtigt. Da Gluconobacter oxydans sowohl auf Glycerin als auch auf Sorbit wach-
sen kann, setzt sich die Wachstumsrate additiv aus Wachstum aufgrund von Glycerinumset-

zung und Wachstum aufgrund von Sorbitumsetzung zusammen:

H = MGly + MSorbit ( 2-6)

Fiir die Wachstumsrate auf Sorbitbasis wird, dquivalent zu Gleichung (2-3), folgende Kinetik

verwendet:

C Sorbit . CO
Csomit T Ksomit o Ko somit

-eXp(—Kpps - Cppa) (2-7)

Mstat,Sorbit = Mmax,Sorbit ’

Hierbei wird mitberiicksichtigt, dass hohe DHA-Konzentrationen ebenfalls das Wachstum auf
Sorbitbasis inhibieren. Da Sorbit nur in relativ niedrigen Konzentrationen von 10 g/l zugege-
ben wird, muss eine zusitzliche Inhibition durch das Produkt Sorbose nicht beriicksichtigt
werden.

(2-8)

Tcstat,Sorbose = ASorbose ’ Hstat,Sorbit
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Zur Beschreibung der spezifischen Produktbildungsrate von Sorbit wird die Luedeking-Piret
Kinetik auf den wachstumsabhédngigen Teil reduziert. Auf den wachstumsunabhidngigen Pro-
duktbildungsterm kann verzichtet werden, da Sorbit nur als Zugabe zur Erhéhung der Bio-

masse dient und nur zu Beginn der Wachstumsphase zugegeben wird.
Erweiterung zum Verzugszeitmodell

Kennzeichnend fiir Mikroorganismen ist, dass sie ihren Stoffwechsel an eine verdndernde
Umgebung anpassen konnen. Allerdings erfordert die Anpassung des Stoffwechsels eine ge-
wisse Zeit (Verzugszeit), so dass die Zellen nur relativ langsamen Verdnderungen des Milieus
unmittelbar folgen kdnnen. Auf schlagartige Anderungen des Milieus, wie sie im speziellen
bei dem zyklisch betriebenen Zulaufverfahren wihrend eines Chargenwechsels auftreten, rea-
gieren die Organismen erst mit einer Verzogerung, da sie ihren Metabolismus den neuen Be-
dingungen nicht schlagartig anpassen konnen. In diesem Fall hidngen die Kinetiken des biolo-
gischen Wachstums und des Umsatzes nicht mehr nur von den aktuellen Bedingungen, son-
dern auch von der Vorgeschichte der Kultur ab. Um dieses, auch als biologische Trégheit be-
kannte Phidnomen erfassen zu konnen, ist es notwendig, fiir die Wachstumsrate p eine sinn-
volle Zeitfunktion zu finden. Eine reine stationdre Beschreibung der Wachstumsrate p nach
dem Ansatz von Monod [1942] erscheint hier als wenig sinnvoll, da dieser Ansatz lediglich
die aktuell vorherrschenden Milieubedingungen berticksichtigt.

In der Literatur lassen sich zur Beschreibung der biologischen Trégheit eine Vielzahl ver-
schiedener Ansitze finden. In den Dissertationsschriften von Hekmat [1990] und Kruppa
[1997] ist eine Ubersicht iiber diese Ansitze zu finden. Caperon [1996] entwickelte auf Basis

der Monod-Kinetik fiir die instationdre Wachstumsrate p(t) ein erweitertes Modell, welches

tiber eine modifizierte Substratkonzentration é(t) die Vorgeschichte mitberticksichtigt.
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1(t) = 1 (%J (2-9)

Fiir é(t) wurde das Faltungsintegral in Gleichung (2-10) angesetzt, wobei T eine konstante

Verzogerungszeit und G(t-t) eine Gewichtsfunktion in Form einer Rechtecksfunktion darstel-

len.

S(t)= js(r)- G(t—t)de (2-10)

Jerusalimsky [1967] fiihrte die biologische Tragheit auf die Verdnderung der internen Zellzu-
sammensetzung zuriick. Als MaB fiir die Verdnderung der Zellzusammensetzung zog er den

RNA-Gehalt der Zelle heran.

=u.R 2-11
n=H, K, +S ( )
dR 1
—~=—(R,-R 2-12
T RsR) (2-12)

Da es jedoch nach Kruppa [1997] schwierig war, einen zuverldssigen Zusammenhang zwi-
schen dem zellinternen RNA-Gehalt und der Wachstumsrate herzustellen, wurde dieser An-
satz nicht weiter verfolgt. Vielversprechender war es hingegen, die biologische Tragheit mit
einem rein phdnomenologischen Ansatz zu beschreiben. Kruppa [1997] entwickelte als kine-
tischen Ansatz ein Verzugszeitmodell zweiter Ordnung beziiglich der Wachstumsrate und
erster Ordnung beziiglich der Produktbildungsrate. Dieses Modell zeichnet sich dahingehend
aus, dass sich die Reaktionsraten erst verzogert an ihre stationdren Werte von den Gleichun-
gen (2-3) bis (2-4) anpassen. Dieses Modell scheint fiir eine Beschreibung der mikrobiellen
DHA-Herstellung durch Gluconobacter oxydans geeignet, weil es fiir die Essigsdureherstel-
lung durch Acetobacter-Stimme entwickelt wurde, welche der gleichen Familie angehoren
wie Gluconobacter oydans. Beispielsweise ist beiden Prozessen gemein, dass die Produktbil-
dung an den Energiehaushalt der Zelle gekoppelt ist. Die Ansdtze von Kruppa [1997] laute-

ten:
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dzu 2'DX d“ tat 1
instat _ __ . nstal + '(Mstat _uinsa ) (2-13)
dt? T, dt T2 “
A, 1 de,
Tlinsat _ _—_(r YR, 2-14
dt TP ( stat instat ) P dt ( )

Die Parameter Tx und Tp sind charakteristische Zeitkonstanten fiir die biologische Trigheit
der spezifischen Wachstums- bzw. Produktbildungsrate. Aus der Analogie zu mechanischen
oder elektrischen Schwingungen, die eine dhnliche Form der Differentialgleichung (2-13)
aufweisen, kann Dx als Dampfungskonstante des harmonischen Systems angesehen werden.
Der Faktor Rp in Gleichung (2-14) ist hingegen eine Konstante, die die aktuelle zeitliche An-
derung der Produktkonzentration mit der zeitlichen Anderung der instationiren spezifischen
Produktbildungsrate in Beziehung setzt [Kruppa, 1997].

Die instationédren spezifischen Wachstums- und Produktbildungsraten sind also keine explizi-
ten Funktionen der vorhandenen Konzentrationen im Ndhrmedium mehr. Stattdessen wurden
sie durch zeitabhingige Differentialgleichungen beschrieben, in die die stationdren Kinetiken

(2-3) und (2-4) eingehen.
Fiir die instationar spezifische Wachstumsrate fiir Glycerin gilt:

2 .
d uinst,Gly 2 Dx,Gly d“‘inst,Gly 1

B ' + -u, 2-15
de* Tx ay dt Txay® (uStat’Gly Hins. ) ( )

Fiir die instationir spezifische Wachstumsrate fiir D-Sorbit gilt entsprechend:

2 .
d Minst,Sorbit _2 DX,Sorbit d“inst,Sorbit 1

= . + usa orbi _Mins orbi (2—16)
dt2 TX’Smbit dt TX,SorbitZ( tat,Sorbit t,S bt)

Instationiire Produktbildungsrate zur Bildung von DHA:

dn

inst, DHA 1 ( _ )+R dCDHA
= Tstat,pHA — Tinst,DHA DHA

2-17
dt Ton dt (2-17)
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Instationiire Produktbildungsrate zur Bildung von L-Sorbose:

dm.

inst,Sorbose __ 1

dt

dC Sorbose

+ R Sorbose d t

(2-18)

' (Tcstat,Sorbosc - Tcinst,Sorbosc )

Sorbose

Segregation des Modells

In der Regel ist der physiologische Zustand einer vitalen Kultur integral gesehen als konstant
anzunehmen. Eventuell vorhandene unterschiedliche physiologische Zustinde von Fraktionen
der Kultur gleichen sich aus und die gesamte lebende Biomasse kann daher als einheitliche
disperse Phase betrachtet und modelliert werden [Kruppa; 1997]. Anders hingegen verhilt es
sich bei der mikrobiellen Umsetzung von Glycerin in DHA mittels Gluconobacter oxydans
bei hohen Produktkonzentrationen. Da die Kultur ab 80 g/l DHA nicht mehr wachstumsfahig
ist, verschiebt sich im weiteren Prozessverlauf die Populationszusammensetzung und muss
somit im Modell beriicksichtigt werden. So unterteilte Ohrem [1994] die Gluconobacter oxy-
dans-Zellen in drei mogliche Zustinde, ndmlich in lebend, steril und tot. Als ,,steril* bezeich-
nete Ohrem Zellen und Zellfragmente, die im Gegensatz zu den ,,Jebenden nicht mehr tei-
lungsfahig waren. Dennoch waren beide Zellarten katalytisch aktiv und konnten Glycerin in
DHA umwandeln. ,,Tote* Zellen waren hingegen weder teilungsfihig noch katalytisch aktiv.
Dieser von Ohrem angenommene Sachverhalt konnte, wie spiter gezeigt wird, durch eigene
reaktionskinetische Untersuchungen bestdtigt werden (Kapitel 4.1). Zur Beschreibung der
verschiedenen Zellzustinde wird angenommen, dass sich lebende Zellen erst in sterile Zellen
umwandeln und nur sterile Zellen absterben konnen. Diese Segregation in drei mogliche Zu-

stande ist in Abbildung 2-14 dargestellt.

~ ro. nicht r nicht
wachstumsfahig X, steri wachstumsfahig, Xtof wachstumsfahig
und produkt- aber noch produkt und nicht produki-
bildend bildend bildend
Lebende Sterile Tote
Zellen Zellen Zellen

Abbildung 2-14: Einteilung der Kultur in drei Zellklassen
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Durch die Differenzierung des Modells in drei verschiedene Zelltypen, wurden folgende Glei-

chungen fiir die Reaktionsgeschwindigkeiten angesetzt:

I.x,l,ges = (Minst,Gly + uinspSorbit) ’ CX,l ( 2-1 9)
rx,steril = Cx,l ' I"Lsteril : exp (KDHA,steril : CDHA) ( 2'20)
Ix ot = Cxsteril “Hior ~EXP (KDHA,tot : CDHA) (2-21)

Im Gegensatz hierzu verwendete Ohrem [1994] auf der Grundlage eigener experimenteller
Untersuchungen fiir die Umwandlung in Sterilzellen einen linearen, von der Produktkonzent-
ration abhingigen Term und fiir die Absterberate eine Konstante, da er fiir 3 verschiedene
DHA-Konzentrationen im Schiittelkolben eine lineare Abnahme der relativen Vitalitdt der
Kultur beobachtete. Eigene Untersuchungen (Kapitel 4.1, S. 68) zeigten jedoch, dass sich fiir
die Umwandlung in sterile und tote Zellen exponentielle Ansitze besser eigneten.

Die Produktbildungsraten fiir die lebenden und die sterilen Zellen lassen sich wie folgt be-

schreiben:
Ip) = Tngt *Cx)1 (2-22)
rP,steril = S ' CX,steril ( 2'23)

Der konstante Parameter S bei der Reaktionsgeschwindigkeit der Produktbildung von Steril-
zellen stellt eine wachstumsunabhéngige spezifische Produktbildungsrate der sterilen Zellen

dar.

2.5.2 Kinetik des segregierten Verzugszeitmodells

Zusammenfassend lassen sich die fiir die Beschreibung des vorliegenden semikontinuierli-

chen Verfahrens notwendigen kinetischen Ansétze wie folgt darstellen:

Zellbildungsgeschwindigkeiten

Die Zellbildungsgeschwindigkeiten wurden jeweils fiir die lebenden, sterilen und toten Zellen

aufgestellt. Die Zellbildungsgeschwindigkeit der lebenden Zellen wird durch Gleichung (2-
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26) wiedergegeben. Die Wachstumsrate der lebenden Zellen setzte sich dabei additiv aus den

instationdren Wachstumsraten auf der Basis von Glycerin- und Sorbitwachstum zusammen.

Bildungsgeschwindigkeit der lebenden Zellen durch Glycerin
Ty 1aly = Minstaly “Cxu (2-24)
Bildungsgeschwindigkeit der lebenden Zellen durch D-Sorbit
T 1sorbit = Mingt Sorbit *Cx1 (2-25)
Summe der Bildungsgeschwindigkeiten der lebenden Zellen
Ty ees = Ixay T X somit = ©x.1 ‘(Hmst,oly + Hinst,Sorbit) (2-26)
Bildungsgeschwindigkeit der sterilen Zellen
Iy steril = €x1 " Msterit * €XP (KDHA,steril 'CDHA) (2-27)
Bildungsgeschwindigkeit von toter Biomasse

Iy ot = Cx sterit “Hior ~€XP (KDHA,tot 'CDHA) (2-28)

Produktbildungsgeschwindigkeiten

Die Produktbildungsgeschwindigkeit fiir DHA setzte sich aus der Produktbildung fiir die le-
benden und die sterilen Zellen zusammen. Die tote inaktive Biomasse war hingegen nicht
mehr in der Lage, Produkt zu bilden. Fiir L-Sorbose wurde auf Grund der niedrig eingesetzten
Konzentrationen flir D-Sorbit zu Beginn eines jeden Zyklus ndherungsweise angenommen,
dass die Umsetzung ausschlieflich durch die lebenden Zellen bewerkstelligt wurde. Die Pro-
duktbildung von L-Sorbose durch die ,,Sterilzellen* wurde vernachléssigt, da D-Sorbit bis

zum Erreichen einer signifikanten Sterilzellkonzentration schon verbraucht wurde.

Bildungsgeschwindigkeit von DHA in lebenden Zellen:

Tomat = Tinst,piia *€x1 (2-29)
Bildungsgeschwindigkeit von L-Sorbose in lebenden Zellen:

Torbosel = Mingt Sorbose * CX1 (2-30)
Bildungsgeschwindigkeit von DHA in sterilen Zellen:

b steril = C X steril (2-31)
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Reaktionsgeschwindigkeiten fiir den Substratverbrauch

Ausgehend von den Zell- bzw. Produktbildungsraten wurden mit Hilfe von Ertragskoeffizien-

ten die Reaktionsgeschwindigkeitsgleichungen fiir den Substratverbrauch von Glycerin und

D-Sorbit aufgestellt.

Glycerinverbrauch durch Zellwachstum:

. _ xiay
Gly,X —
YX,Gly
D-Sorbitverbrauch durch Zellwachstum:
_ Tx 1 Somit
I‘Sorbit,X - Y

X,Sorbit

Glycerinverbrauch durch Produktbildung von DHA:

rDHA,I + rDHA,steril

TGy pHA = v
DHA,Gly

D-Sorbitverbrauch durch Produktbildung von L-Sorbose:

_ rSorbose,l

rSorbit ,Sorbose
Sorbose,Sorbit

(2-32)

(2-33)

(2-34)

(2-35)

Reaktionsgeschwindigkeiten fiir den Sauerstoffverbrauch

Der Sauerstoftfverbrauch wurde entweder durch das Zellwachstum oder durch den Erhaltungs-

stoffwechsel hervorgerufen. Ertragkoeffizienten stellen einen Bezug zu den Zell- bzw. Pro-

duktbildungsgeschwindigkeiten her.

Sauerstoffverbrauch durch Zellwachstum mit Glycerin:

_ Xuay
Toxcly = v
X,0,Gly

Sauerstoffverbrauch durch Zellwachstum mit D-Sorbit:

_ Ix1sorbit
o X Sorbit — Y
X,0,Sorbit

(2-36)

(2-37)
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Gesamter Sauerstoffverbrauch durch Zellwachstum:

T I .
X,1,Gl, X,1,Sorbit
I.OXges = Y > +Y = (2-38)

X,0,Gly X,0,Sorbit

Sauerstoffverbrauch durch Produktbildung mit Glycerin:

T, +r .
DHA,I DHA ,steril
TopHa = v (2-39)
DHA,O

Sauerstoffverbrauch durch Produktbildung mit D-Sorbit:

T
Sorbose,1
rO,Sorbose = ( 2-40)

Sorbose,O

Gesamter Sauerstoffverbrauch durch Produktbildung:

I'DHA,I + I'DHA,steril I'Sorbose,l

T o = + (2-41)
e Y Y.
DHA,O Sorbose,O

Sauerstoffeintrag

Fiir eine kontinuierliche Begasung mit Sauerstoff gilt die folgende Beziehung fiir den Sauer-

stofftransportstrom:

T, =k, -a- (CO,sat - Co) (2-42)

Substratzufuhr

Die Glycerinkonzentration wird wiahrend der Kultivierung konstant gehalten. Die verbrauchte

Menge an Glycerin entspricht also genau der zugefiihrten Menge an Glycerin.

Ve (2-43)

VGly,fed = (rGly,X + TGy pHA )
Gly,fed

Zusammenfassend wurde fiir die Modellierung des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulauf-
verfahrens ohne Immobilisierung folgender Satz aus acht gekoppelten Differenzialgleichun-

gen verwendet:
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DGL fur die Konzentration des Sauerstoffes:

de,
dt

=T, - (rO,X,ges + rO,P,ges) (2-44)

DGL fiir die Konzentration des Substrates Glycerin (stationér):

dcg, Ve
dt = Caiy,fed .V;Rd - (rGly,X + rGly,DHA) =0 (2-45)

DGL fir die Konzentration des Substrates D-Sorbit:

deg i
dt

DGL fur die Konzentration des Produktes DHA:

= _(rSorbit,X + rSorbit,Sorbose) ( 2-46)

dc
cllth A = pual T TDHA steril (2-47)
DGL fur die Konzentration des Produktes L-Sorbose:
dc
S(({;bose = rSorbose,l ( 2_48)

DGL fiir die Konzentration der insgesamt gebildeten Zellmasse:

dcc’l‘t’g“ = Iy oo (2-49)
DGL fiir die Konzentration der lebenden Zellen:

% =T 1 ges ~ T steri (2-50)
DGL fiir die Konzentration der toten Zellen:

dc;“" S (2:51)

Die Gesamtzellmasse setzt sich additiv aus lebenden, sterilen und toten Zellen zusammen. Die

Konzentration der ,,sterilen® Zellen ldsst sich daher wie folgt berechnen:

CX,steril = CX,ges - CX,I - CX,tot ( 2_52)
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3 Material und Methoden

3.1 Stamm und Stammhaltung

Alle in dieser Arbeit durchgefiihrten experimentellen Untersuchungen wurden mit dem Hoch-
leistungsstamm M1136 aus der Stammsammlung der Firma E. Merck, Darmstadt, durchge-
fiihrt. Um sicherzustellen, dass fiir simtliche Untersuchungen genetisch einheitliches Material
verwendet werden konnte, wurde eine Kryokultur auf Basis eines Sorbitmediums (Tabelle
3-1) angelegt. Dafiir wurde aus einer Schiittelkolbenkultur in der exponentiellen Wachstums-
phase bei 28 °C jeweils ein Milliliter entnommen und in sterile Eppendorfgefdle abgefiillt.

Die Kryokultur wurde bei minus 22 °C gelagert und halbjahrlich erneuert.

3.2 Medienzusammensetzung

Zur Aufzucht von Zellen aus der Kryokultur wurde das in Tabelle 3-1 beschriebene Sorbit-
medium verwendet, da die aufgetaute Kultur nicht sofort in der Lage war, auf einem Glyce-
rinmedium zu wachsen. Der pH des Sorbitmediums wurde auf 5.5 eingestellt. Fiir simtliche
experimentelle Untersuchungen im Labor- und TechnikumsmalBstab wurde in seiner Grund-
zusammensetzung das in Tabelle 3-2 beschriebene Medium mit einem pH von 5.3 verwendet.
Die Kultivierung im Schiittelkolben erfolgte bei 28 °C, im Labor- und Technikumsmafstab
bei 30 °C.

Tabelle 3-1: Zusammensetzung des Sorbitmediums fiir die Schiittelkolbenkulturen und

die Kryokulturen
(NH4)2S04 2 ¢/l
K,HPO4 0.1 g/l
KH,PO4 0.9 g/l
MgSOy4- 7 H,O 1 g/l
Hefeextrakt 2.5 g/
Sorbit 50 g/l
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Tabelle 3-2: Zusammensetzung des Glycerinmediums

(NH4)2SO4 2 g/l
K>;HPO4 0.1 g/1
KH,PO, 0.9 g/1
MgSO4- 7 H,O 1 g/l
CaCl, 1.5 g/l
Hefeextrakt 3.5¢g/1
Glycerin 15 g/l

3.3 Analytik

3.3.1 Bestimmung der Glycerin- und DHA-Konzentrationen

Die Glycerin- und DHA-Konzentrationen wurden mittels High Performance Liquid Chroma-
tographie (HPLC) bestimmt. Die Fliissigchromatographie stellt ein analytisches Standardver-
fahren zur qualitativen und quantitativen Bestimmung einzelner Komponenten in einem fliis-
sigen Stoffgemisch dar. Das zu analysierende Stoffgemisch wurde iiber ein 6-Port / 3-Kanal
Injektionsventil in den Eluentenstrom eingeschleust und zur Chromatographiesiule transpor-
tiert. In der Chromatographiesiule erfolgte die Auftrennung des Stoffgemisches. Die Trenn-
wirkung beruht auf den unterschiedlich stark ausgepriagten physikalischen Wechselwirkungen
der einzelnen Stoffe der Fliissigphase mit dem Festbett der Trennsdule. Nach der Auftrennung
des Stoffgemisches wurden die einzelnen Komponenten mittels Refraktometer detektiert. Die
Stiarke der gemessenen Lichtbrechung ist proportional zu der Konzentration eines Stoffes. Die
Darstellung der Analyseergebnisse erfolgte als Chromatogramm. Anhand der Retentionszeit
und der Peakfliche aus dem Chromatogramm lief sich durch eine vorherige Kalibration er-
mitteln, welche Stoffkomponente in welcher Konzentration in dem Stoffgemisch vorlag. In

Abbildung 3-1 ist der schematische Aufbau der HPLC-Anlage wiedergegeben.
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Abbildung 3-1: Schematische Darstellung der HPLC-Anlage

Zur Bestimmung der Glycerin- und DHA-Konzentration wurde eine HPLC-Anlage mit iso-
kratischer Pumpe der Firma Beckman verwendet. Neben der Glycerin- und DHA-
Konzentration wurden auch die Konzentrationen von Sorbit, Sorbose, Glucose, Fructose und
Sacharose bestimmt. Die verwendete Trennsdule zur Analyse von Glycerin und Dihydroxya-
ceton war ein Ca-Kationentauscher der Firma Phenomenex. Als Vorsdule wurde eine LSG
Micro-Guard Carbo-C der Firma Bio-Rad Laboratories GmbH verwendet. Die Geriteparame-

ter und Spezifikationen der Chromatographiesiule sind in Tabelle 3-3 aufgelistet:

Tabelle 3-3: Spezifikation der Trennsiule; Einstellungen wihrend des Betriebes

Gerit: HPLC der Firma Beckman (Software System Gold)
Hauptséule: Phenomenex Rezex RCM Monosaccharide
Vorsiule: Bio-Rad LSG Micro-Guard Carbo-C
Tragermaterial: 8 % quervernetztes Styroldivinylbenzol

Partikelgrofe: 8 um
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Ionenform: Ca*"

Elutionsmittel: bidest. H,O

Max. Druck: 600 psi (41.3 bar)

Betriebsdruck: zwischen 370 und 500 psi

FlieBrate: 0.6 ml/min (Analyse); 0.2 ml/min (stand-by-Betrieb)
Saulentemperatur: 80 °C

Injektionsvolumen: 4 ul

Detektion Brechungsindex

Die HPLC-Anlage wurde je nach Einsatzbereich durch Standards auf Basis von Glycerin,
DHA, Sorbit, Sorbose, Glucose, Fructose und Sacharose kalibriert. Die Kalibration wurde als
Vierpunktkalibration durchgefiihrt. Die Konzentrationen und Zusammensetzungen der Kalibi-

rierlésungen wurden nach den Erfordernissen des Untersuchungsbereichs eingestellt.

3.3.2 Bestimmung der Biotrockenmasse (BTM)

Die Biotrockenmasse von Gluconobacter oxydans wurde indirekt aus der optischen Dichte
(OD) der Kulturbriihe ermittelt. Die OD wurde photometrisch bei einer Wellenldnge von A =
578 nm bestimmt. Als Photometer wurde das Spektralphotometer Lambda 2 von Perkin El-
mer verwendet.

Um den Zusammenhang zwischen OD und BTM herstellen zu kénnen, musste eine Kalibrati-
onsgerade erstellt werden. Dazu wurden Laborreaktorproben mit bekannter OD zu je 40 ml
dreimal zentrifugiert, dekantiert und wieder resuspendiert, um die Biomasse vom restlichen
Kulturmedium zu befreien. Anschlieend wurden die Proben bei 105 °C 24 h lang getrocknet

und danach gewogen (sieche Abbildung 3-2).
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Abbildung 3-2: Kalibrationsgerade zur Bestimmung der Biotrockenmasse durch Trii-

bungsmessungen

Ein linearer Zusammenhang zwischen Biotrockenmasse und optischer Dichte war nur in ei-
nem Bereich der OD-Einheit bis 0.6 gewéhrleistet, da es bei hoheren OD-Werten verstarkt zur
,Mehrfachlichtbrechung® und somit zu einer Verfalschung des Triibheitsgrades kam. Fiir den
Bereich zwischen 0 < ODs7g,m < 0.6 konnten die gemessenen OD-Werte nach Gleichung (3-
1) in Biotrockenmassekonzentrationen umgerechnet werden. Lag der OD-Wert dartiber,
musste mit vollentsalztem Wasser entsprechend verdiinnt werden. Es ergab sich folgender

linearer Zusammenhang zwischen optischer Dichte und Biotrockenmasse:

BTM=0.247 0D, (3-1)

Zur Bestimmung der maximal moglichen Biotrockenmasse in der Technikumsanlage im
zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren wurden im Reaktor 2 in einem DHA-

Konzentrationsbereich von 80 g/1 bis 100 g/l Proben gezogen und die BTM bestimmt.
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3.3.3 Bestimmung der aktiven Zellen

Zur Identifikation aktiver Zellen wurde in dieser Arbeit die Methode der Fluoreszenz In-Situ
Hybridisierung (FISH) eingesetzt. In einem ersten Schritt wurden die Zellwinde der Bakteri-
en fiir die Oligonukleotidsonde durchlédssig gemacht. Nach dem Eindringen hybridisierte die
fluoreszenzmarkierte Oligonukleotidsonde mit einem spezifischen Abschnitt der bakteriellen
ribosomalen RNA. Samtliches iiberschiissiges und nicht gebundenes Sondenmaterial wurde in
einem nachfolgenden Waschschritt abgetrennt. Durch eine geeignete Lichtquelle konnten nun
mikroskopisch sdmtliche markierte ribosomale RNA und damit proteinproduzierende Zellen
zur Fluoreszenz angeregt und somit sichtbar gemacht werden. Die Intensitdt der Fluoreszenz
steht im direkten Zusammenhang mit dem Ribosomengehalt der detektierten Zelle. Der Ribo-
somengehalt korreliert wiederum bei Standardbedingungen mit der Wachstumsgeschwindig-
keit bzw. der Stoffwechselaktivitdt von Zellen. [De Long et al.,1989; Wallner et al.,1993] So
konnten mit Hilfe des FISH-Tests allgemeine Informationen iiber den physiologischen Zu-
stand der Zellen gewonnen werden [Amann et al., 1990].

Als Oligonukleotidsonde wurde die Sonde EUB 338 verwendet. Diese Sonde wird von der
Firma MWG-Biotech, Ebersberg, hergestellt und ist an ihrem 5’-Ende iiber einen Alkyl-
Abstandshalter mit einer zusitzlichen, primdren Aminogruppe versehen (5’-Amino-Modifier
c6: trifluoroacetyl-(2-cyanoethyl)-(N,N-diisopropyl)-phosphoramidit). Uber diese zusitzlich
eingefiithrte Aminogruppe ist das Oligonukleotid kovalent mit einem Fluoreszenzfarbstoff
markiert. Im Rahmen dieser Arbeit wurde der Fluoreszenzfarbstoff FLUOS (5, (6) Carbo-
xyfluorescein-N hydroxysuccinimidester (Roche Applied Science); Absorptionsmaximum bei

494 nm) verwendet. In der folgenden Tabelle ist die Spezifikation der Sonde wiedergegeben:

Tabelle 3-4: Sequenz und Position der Oligonukleotidsonde EUB 338

Sonde Sequenz (5°-3) Position Referenz

(16S IRNA)

EUB338 | GCTGCCTCCCGTAGGAGT | 338-355 Amann et al. 1990

Zur Durchfiihrung des FISH-Tests wurde die Kultur nach dem untenstehenden Verfahren be-
handelt. Diese Prozedur entsprach dem von Linn und Amann fiir die Populationsanalyse ein-

gesetzten Verfahren [Linn, 1998; Amann et al. 1995].
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Zellfixierung: Paraformaldehydfixierung

Die Oligonukleotidsonde wurde zundchst in die Zelle eingeschleust, um dort an die ribosoma-
le RNA binden zu kénnen. Da die Zellhiille ein natiirliches Hindernis fiir das Eindringen der
Sonde darstellte, wurden die Zellwidnde durch Agentien wie Paraformaldehyd und Ethanol
durchléssig gemacht.

Die Probensuspension wurde in einer Tischzentrifuge (12000 U/min, 5 min) pelletiert und in
1*PBS resuspendiert. Drei Teile 4 %-iger, frisch hergestellter, auf Eis gekiihlter Paraformal-
dehydlosung wurden mit einem Teil Zellsuspension gemischt und 2 h bei 4 °C inkubiert.
Nach dieser Vorfixierung erfolgte die Endfixierung. Nach Zentrifugation (12000 U/min, 5
min) wurde das Zellpellet mit 1*PBS gewaschen, abzentrifugiert, in 1*PBS resuspendiert und
mit demselben Volumen eiskaltem Ethanol (absolut) versetzt. Die so fixierten Zellen wurden

bei —20 °C gelagert.

Beschichtung der Objekttriger mit Gelatine

Die gereinigten teflonbeschichteten Objekttriger (6 Aussparungen, Paul Marienfeld) wurden
langsam in die warme Gelatine-Losung getaucht. Danach wurden sie 3 Stunden an einem
staubfreien Ort bei Raumtemperatur getrocknet.

Verwendete Gelatinelosung: 1 gew.-% Gelatine, 0.01 gew.-% Kaliumchromsulfat in bidestil-

liertem Wasser bei 60 °C geldst.

Hybridisierungs- und Waschbedingungen

Fiir bereits beschriebene Sonden wurde bei der jeweils vorhandenen Stringenz gearbeitet.
Stringenz steht fiir die Intensitdt der Bindung zwischen DNA oder RNA- Einzelstrdngen, die
stark von den Eigenschaften der Losung und dessen chemischer Zusammensetzung abhéngt.
Fiir die verwendeten Sonden wurden die Hybridisierungsbedingungen empirisch bestimmt.

Alle Hybridisierungen wurden bei Raumtemperatur durchgefiihrt. Die fiir die jeweilige Sonde
notwendige Stringenz wurde durch die Zugabe von Formamid zum Hybrisierungspuffer ein-
gestellt. Formamid destabilisiert Hybride und wirkt so stringenzerhéhend. Die Zugabe von
Formamid hatte somit zur Folge, dass sich die Sonde leichter an die DNA bzw. RNA anlagern

konnte. Im Waschpuffer wurde die identische Stringenz durch eine entsprechende Absenkung
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der Kationenkonzentration eingestellt (s. ndchste Tabelle). Dadurch wurden grofle Abfall-
mengen an Formamid verhindert. Die NaCl-Konzentration fiir den Waschpuffer wurde nach
folgender Formel berechnet:

0.5 (% Formamid) = —16.6 log[Na"]

Die NaCl-Konzentrationen im Waschpuffer fiir Ganzzell-Hybridisierungen sind in der Tabelle

3-5 zusammengestellt:

Tabelle 3-5: Zusammensetzung der Hybridisierungs- und Waschpuffer

Hybridisierung Waschung

% Formamid bei der Hybridisierung [NaCl] in mM ul NaCl auf 50 ml*
0 900 9000
5 636 6300
10 450 4500
15 318 3180
20 225 2150
25 159 1490
30 112 1020
35 80 700
40 56 460
45 40 300
50 28 180
55 20 100
60 14 40
65 10 -

*) ab 20 % Formamid wurden 5 mM EDTA zum Waschpuffer zugegeben, weil ansonsten
bereits Spuren zweiwertiger Kationen durch ihre starke Hybridstabilisierung die Stringenz

beeinflussten.

Die genaue Festlegung der Hybridisierungsstringenz fiir die Sonden erfolgte in Formamidrei-

hen. Die optimale Stringenz war bei den Bedingungen erreicht, bei denen mit den Zielorga-
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nismen (Gluconobacter oxydans) starke Signale erzielt wurden und gleichzeitig alle Nicht-
Zielpartikel keine Signale mehr zeigten. Als optimale Hybridisierungslosung erwies sich die

Losung mit 30 % Formamid, als optimale Waschlosung die Losung mit 112 mM NaCl.

Hybridisierungsprozedur:

Verwendete Losungen:

NaCl-Stammlésung: 5 M NaCl

EDTA-Stammldsung, pH 8.0: 0.5 M EDTA
Natriumodecylsulfat (SDS)-Losung: 10 % SDS sterilfiltriert
Tris/HCI-Losung: 1M Tris, pH 8 mit konz. HCI einstellen

Hybridisierungspuffer:
Formamid 30 gew.-%

5 M NaCl 360 pul

Tris / HC1 50 pl

10 % SDS 2 ul

H,O bidestilliert ad 2 ml

Waschpuffer:

1 M Tris / HCI: 1 ml
10 % SDS 50 pl

5M NaCl 1020 pl
H,O bidest. ad 50 ml

Von den fixierten Zellsuspensionen wurden je nach Zelldichte zwischen 1.5-10 pl Proben auf
die Aussparungen der beschichteten Objekttriger pipettiert, bei 46 °C getrocknet und in einer
aufsteigenden Ethanolreihe dehydratisiert (50 %, 80 %, 96 % Ethanol, je 3 min). Dafiir wur-
den die Objekttriger vorsichtig in einer entsprechenden Losung, die sich in einer Petrischale
befand, eingetaucht, inkubiert und entnommen. Danach wurde das Ethanol durch Trocknung
bei Raumtemperatur entfernt. Auf die getrockneten Objekttriger wurde auf jedes Feld 8 ul
Hybidisierungspuffer und je 1 pl des markierten Oligonucleotids (Konz. 30-50 ng/ul) zupipet-
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tiert und sorgfaltig, ohne die fixierten Zellen vom Objekttriger wieder abzuldsen, vermischt.
Zur simultanen Doppelhybridisierung mit unterschiedlich markierten Sonden wurden zwei
mit verschiedenen Fluoreszenzfarbstoffen markierte Sonden gleichzeitig eingesetzt. An-
schlieBend wurden die Objekttrager in ein 50 ml Probengefal3, welches zuvor mit 2 ml be-
feuchteten Zellstoff ausgelegt wurde, tibergefiihrt und verschlossen. Fiir die Hybridisierungs-
reaktion war eine wasserhaltige Umgebung wichtig. Die Objekttrager wurden dann 2.5 h bei
46 °C in horizontaler Lage inkubiert. Dann wurden die Objekttrager sofort mit 1 ml 48 °C
warmen Waschpuffer abgespiilt und in ein mit Waschpuffer gleicher Temperatur gefiilltes
Probengefal3 tibergefiihrt. Nach einem 20 miniitigen Waschschritt bei 48 °C wurden die Ob-
jekttrager entnommen, vorsichtig mit bidestilliertem Wasser gespiilt und luftgetrocknet. Der

hybridisierte Objekttrager war nun fiir die mikroskopische Auswertung bereit.

Detektion fluoreszenzmarkierter Zellen durch Epifluoreszenzmikroskopie

Fir die Auswertung der Epifluoreszenzuntersuchungen wurde ein Durchlicht-
Universalmikroskop der Firma Zeiss mit der Typbezeichnung Axioplan verwendet. Zur Un-
tersuchung wurde ein Plan-Neofluar Objektiv mit 100-facher Vergroferung eingesetzt. Das
Universalmikroskop war mit einem 35 mm Kameraansatz fiir das Modell Zeiss MC 100 aus-
gestattet. Die Dokumentation erfolgte photographisch mit einem Farbfilm der Firma Kodak
mit einer Lichtempfindlichkeit von ISO 200. Die Grofe von Gluconobacter oxydans betragt
bis zu 4 um, weshalb bei einer VergroBerung von 1000 gearbeitet wurde. Als Immersionsol
wurde Zedernholzdl der Firma Merck verwendet.

Folgende Filterkombinationen wurden benutzt:

Tabelle 3-6: Kenndaten der verwendeten Filtersysteme

Filtersatz Anregungsfilter | Farbteiler [nm] | Emmisionsfilter | Verwendung
01- Zeiss BP 365 395 LP 397 DAPI
09 - Zeiss 450-490 510 LP 520 FLUOS

Der Objekttrager wurde vor der mikroskopischen Auswertung zur Verzogerung von Aus-
bleicheffekten der Fluoreszenzfarbstoffe in Citifluor AF1 (Citifluor Ltd, London, UK) einge-
bettet und nach 5 min Inkubationszeit im Dunkeln unter dem Mikroskop (Axioplan, Zeiss)

betrachtet.
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Zur Auszdhlung wurden auf jedem Objekttrager 6 Proben auf den 6 Aussparungen zugege-

ben, photographiert und ausgezéhlt.

3.3.4 Bestimmung der Gesamtzellzahl

Zur Bestimmung der Gesamtzellzahl wurde der DAPI-Test verwendet. Es handelt sich dabei

um einen hiufig eingesetzten Standardtest zur Bestimmung der Gesamtzellzahl.
Verwendete Losung: 1 pg/ml DAPI (Sigma, Deisenhofen) in bidestilliertem Wasser.

Der Fluoreszenzfarbstoff DAPI (4’,6’-Diamidino-2-phenyl-indol-dihydrochlorid) bindet be-
vorzugt an Adenin-Thymin-reiche Regionen der DNS, womit gleichzeitig eine Verstarkung
der Fluoreszenz verbunden ist. DAPI zeigt ein Anregungsoptimum bei 418 nm und wird fiir
die Bestimmung der Gesamtzellzahl verwendet. Gefarbte Zellen erscheinen blau, wéhrend
eine unspezifische Bindung von DAPI an Polyanionen wie Polyphosphat und Natriumlauryl-
sulfat zu einer Gelbfarbung der Partikel fiihrt.

Das Biomaterial wurde, wie in Kapitel 3.3.3 beschrieben, mittels Paraformaldehydfixierung
und der Hybridisierung vorbehandelt. Im Anschluss an die Hybridisierung wurde mit dem
Fluoreszenzfarbstoff DAPI nachgefirbt. Dafiir wurde der Objekttriger im Dunkeln
luftgetrocknet und fiir jedes Hybridisierungfeld 10 pl der DAPI-Arbeitslosung (1 pg/ml DAPI
in bidest. Wasser) pipettiert. Die Inkubation dauerte 5 min. im Dunkeln bei Raumtemperatur.
Anschliefend wurde der Objekttriger mit bidest. Wasser abgespiilt, im Dunkeln luftgetrock-
net und in Citifluor eingebettet (Citifluor Ltd, London, UK). Die Auswertung erfolgte mikro-
skopisch unter UV-Anregung mit Hilfe eines Zdhlokulars. Die Gesamtzellzahl wurde durch

Auszihlen mit Hilfe eines manuellen Zahlers bestimmt.

3.4 Herstellung silikonbeschichteter Ralu®-Ringe

Fiillkorper

In dieser Arbeit wurden Fiillkorper der Firma Raschig als Tragermaterial fiir die Beschichtung

verwendet. Die Ralu®-Ringe sind aus Polypropylen (Ralu 15), einem ausreichend chemisch
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inerten Material. Sie sind dauerhaft mechanisch stabil und sterilisierbar. IThre Spezifikation ist
in Tabelle 3-7 wiedergegeben. Die Ralu®-Ringe boten eine groBe Stoffaustauschfliche, wo-
durch eine hohe Besiedelungsdichte ermdglicht wurde. Ein weiterer Vorteil war der geringe

Druckverlust aufgrund des groBen Liickenvolumens (94 %) und der giinstigen Geometrie.

Tabelle 3-7: Spezifikation der Ralu®-Ringe 15

Durchmesser x Hohe Gewicht Stiickzahl Oberflache Freies Volumen
mm kg/m? - m?/m? %
18x 18 92 170 000 320 94

Das Aufwuchsverhalten der Mikroorganismen an die Oberfldche der Polypropylenringe war,
wie in Kapitel 4.3 beschrieben, aufgrund ihres hydrophoben Charakters und der damit ver-
bundenen schlechten Benetzbarkeit mit dem Nédhrmedium ungentigend. Um das Anwachsen
der Mikroorganismen zu verbessern, wurden die Ralu®-Ringe unter Beibehaltung der giinsti-

gen geometrischen Struktur mit einem pordsen Silikonkautschukgemisch beschichtet.
Beschichten der Ralu®-Ringe
Fiir die Beschichtung der Ralu®-Ringe mit einer pordsen Silikontrigermatrix wurden die in

Tabelle 3-8 aufgefiihrten Materialien verwendet. Die Zusammensetzung der Beschichtung

basierte auf den Arbeiten von Muscat und Bettin [Muscat, 1995; Bettin, 2001].

Tabelle 3-8: Beschichtungsmaterialien

Beschichtungsmaterial Spezifikation Hersteller

Silopren Ul Basispolymer Bayer AG, Leverkusen
Silopren U Vernetzer 260 Vernetzer Bayer AG, Leverkusen
Silopren U Katalysator Pt-L.  Platinkatalysator Bayer AG, Leverkusen

PartikelgroBenverteilung zw. Solvay, Musternr. 3356
100 bis 300 um (extrafein)
Titandioxid Rutilpigment 2210 Kronos

Kochsalz SOLSEL
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Zur Beschichtung wurde der 2-Komponenten Silikonkautschuk (RTV 2) verwendet. Das RTV
2-Silikon bestand aus einem Basispolymer (Silopren Ul) und einem Vernetzer (Silopren U
Vernetzer 260), die im Verhiltnis von 94 : 6 miteinander vermischt wurden. Dem 2-
Komponenten Gemisch wurde anschlieend ein Platinkatalysator (Silopren U Katalysator Pt-
L) im Verhiltnis RTV 2 : Pt-L = 1000 : 1 hinzugegeben. Danach wurde das flieBfahige Ge-
misch mit dem Kochsalz SOLSEL der Firma Solvay vermengt. Der Volumenanteil, die Parti-
kelgroe und deren Verteilung an Kochsalz hatten enorme Auswirkungen auf die rheologi-
schen Eigenschaften der Silikon/Salzmischung. Nach Bettin [2001] war das Gemisch nur bis
zu einem Volumenanteil von 50 % Salz gleichmaBig flieBfahig. Die Viskositit stieg im Be-
reich von 40 bis 50 % Volumenanteil Salz exponentiell mit dem Salzgehalt. Die Verwendung

von feineren Salzpartikeln (50 bis 100 um ) fiihrte zu deutlich hoheren Viskosititen. Die Hyd-

rophilie und die Benetzbarkeit wurden durch die Zugabe von Titandioxid erhéht. Um eine
Deaktivierung des Katalysators zu verhindern, wurde das gesamte Gemisch mit einem nicht-
metallischen Hilfsmittel (Glasstab) geriihrt. Im Anschluss wurden die Raluringe in die Mi-
schung getaucht, herausgezogen und mit Hilfe von Druckluft solange behandelt, bis sich ein
gleichmafBiger Film ausbildete und dadurch iiberschiissiges Material entfernt wurde. Um die
Porositit der Silikonoberfliche zu erhohen, wurden die beschichteten Ringe in Kochsalz ge-
wendet. Durch die entstehende pordse Oberflache konnte die Gesamtporositit um ca. 15 Vo-
lumenprozente gesteigert werden. Danach wurden die beschichteten Fiillkorper bei 90 °C ca.
1 h im Trockenschrank getrocknet. Das Kochsalz wurde aus dem ausgehérteten Trager durch
mehrfaches Erhitzen auf 120 °C in einem Wasserbad ausgewaschen. Der so entstandene Po-
renvolumenanteil entsprach somit anndhernd dem Volumenanteil des eingesetzten Kochsal-
zes. Das Porenvolumen der Silikonfilme wurde so eingestellt, dass die viskose Silikonmi-
schung eine hinreichend gute Tauchfihigkeit besall. Da mit hoheren Porenvolumina die Auf-
wuchsbedingungen fiir die Mikroorganismen besser waren, wurden Silikonfilme mit einem
Porenvolumen von 40 % fiir die Beschichtung verwendet. Durch die zusétzlich pords gestalte-

te Oberflache wurde somit ein Porenvolumen von 55 % erzielt.

Tabelle 3-9: Zusammensetzung der eingesetzten Komponenten; Massenanteile des

Kochsalzes, des Silikons und des Titandioxids in Abhéngigkeit vom Porenvolumen

Porenvolumen | NaCl | Basispolymer Ul | Silopren U Vernetzer | TiO, | Silopren U Katalysator
[%] [%%] [“o] 260 [0] [70] Pt-L [%]

40 55.63 33.83 2.19 8.31 0.04




Material und Methoden 55

In Abbildung 3-3 sind unbehandelte und silikonbeschichtete Ralu®-Ringe dargestellt.

Abbildung 3-3: Links: Unbeschichtete Ralu®-Ringe; Rechts: Silikonbeschichtete Ralu®-
Ringe

3.5 Verwendete Reaktortypen

3.5.1 Sapromat®

Der Sapromat” stellt einen Standardapparat zur Bestimmung der Toxizitit von Inhaltsstoffen
im Abwasser und Boden dar [Offhaus; 1965]. Gemessen wird der biochemische Sauerstoff-
bedarf (BSB-Wert) einer Kultur. Der BSB-Wert ist die Menge an Sauerstoff, die vom Mikro-
organismus bendtigt wird, um im Wasser enthaltene Substanzen oxidativ abzubauen. In dieser
Arbeit wurde der Sapromat” zur Untersuchung des inhibierenden und toxischen Einflusses
von DHA auf die Kultur herangezogen. Die Experimente erfolgten mit freundlicher Unter-
stiitzung der Firma H+P Labortechnik AG, UnterschleiBheim, welche den Sapromat®™ E zur
Verfligung stellte. Der Sapromat” bestand aus einem Mess- und Steuergerit und einem Brut-
raum. Die Temperatur im Brutraum wurde auf 28 °C eingestellt. In diesem Brutraum befan-
den sich nebeneinander zwolf Messzellen. Eine Messzelle setzte sich aus Reaktionsgefal3 (3),

Sauerstofferzeuger (4) und Kontaktmanometer (5) zusammen (Abbildung 3-4 ).
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1 2 3 4 5
1 Auswertung 4 Sauerstofferzeuger
2 Steuergerit 5 Schaltmanometer

3 Reaktionsgefal3

Abbildung 3-4: Schematischer Aufbau eines SAPROMAT® E

Der Sauerstofferzeuger (4) bestand aus einer Elektrolyse-Zelle, in der eine schwefelsaure
Kupfersulfatlosung durch einen konstanten Strom von 100 mA in Sauerstoff und Schwefel-
sdure einerseits und Kupfer andererseits zerlegt wurde. Die in den Elektrolyten eintauchenden
Elektroden waren an einem luftdicht abschlieBenden Stopfen befestigt.

Das Reaktionsgefdl (3) wurde von einem Glasaufsatz mit integriertem CO,-Absorberkorb fiir
den Natronkalk im Kopf des Reaktionsgefia3es luftdicht abgeschlossen. Die zu untersuchende
Probe wurde in dem Reaktionsgefall (3) durch einen Magnetrithrer umgewdélzt, um fiir einen
besseren Sauerstoffeintrag zu sorgen. Stoffwechselvorgdnge der Bakterien fithrten zur Bil-
dung von Kohlendioxid, welches durch den CO,-Absorber gebunden wurde. Durch die Ad-
sorption entstand im abgeschlossenen Messsystem ein Unterdruck, auf den das Schaltmano-
meter (5) ansprach, indem die Kontaktfliissigkeit im Steigrohr des Schaltmanometers nach
oben stieg und zwischen zwei Platinelektroden Kontakt herstellte. Uber einen Schaltverstir-
ker im Steuergerét (2) wurde der Sauerstofferzeuger gestartet. Die mit konstant gehaltenem
Strom erzeugte Sauerstoffmenge wurde dem Reaktionsgefdl3 solange zugefiihrt, bis der Aus-
gangsdruck im Messsystem wieder hergestellt war und der Kontakt zwischen den Platinelekt-
roden wieder gelost wurde. Die Einschaltzeit des Sauerstofferzeugers war proportional zum
biochemischen Sauerstoffbedarf.

Der mit dem verwendeten Sapromaten noch messbare biochemische Sauerstoffbedarf BSB

war durch die maximale Leistung des Sauerstofferzeugers von 90 mg/l Sauerstoff pro Stunde
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begrenzt. Eine Fiillung des Sauerstofferzeugers reichte fiir etwa 30000 mg/l aus. Basierend
auf der maximalen Sauerstoffzehrrate von Gluconobacter oxydans aus den Versuchen mit der
Technikumsanlage lief3 sich errechnen, dass ein Sorbitmedium zu verwenden war, welches im

Vergleich zum Sorbitmedium aus Tabelle 3-1 um das Fiinffache zu verdiinnen war.

3.5.2 Laborblasensiulenreaktor

Zur Kultivierung im Labormalstab wurde eine selbstgebaute Blasensdule mit einer Hohe von
300 mm, einem Durchmesser von 100 mm und einem maximalen Fassungsvermdgen von
zwei Litern verwendet. Die Begasung erfolgte {iber eine Sintermetallplatte, welche im Reak-
torboden eingebaut wurde. Zur Messung der Sauerstoffkonzentration wurde die Sauerstoft-
elektrode InPro6800 der Firma Mettler Toledo verwendet. Die pH Messung erfolgte iiber die
pH-Gelelektrode 405-DPAS-SC-K8S der Firma Mettler Toledo. Die Temperatur wurde iiber
einen Pt-100 Widerstandsmessfiihler der Bioengineering AG (Wald, Schweiz) gemessen. Zur
Temperatur- und pH-Regelung wurde der Temperatur- und pH-Controller der Firma Bioengi-
neering verwendet. Die Online-Probennahme zur Bestimmung der Glycerin- und DHA-
Konzentrationen mittels HPLC erfolgte {iber eine sterilisierbare Mikrofiltrations-
Membransonde. Sie bestand aus Polypropylen mit 0.2 pm Porendurchmesser und ermoglichte

eine zellfreie Probennahme.

Da das Durchfiihren von Liufen im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren einen vollautomati-
sierten Versuchsstand voraussetzte, wurde ein Steuerungsprogramm in der objektorientierten
Programmiersprache Borland Pascal 7.0 geschrieben. Es erlaubte sowohl das manuelle Ein-
greifen in das Prozessgeschehen als auch die vollautomatisierte Steuerung des Prozesses iiber

den Prozessrechner. Folgende Aufgaben wurden vom Prozessleitsystem durchgefiihrt:

1. Vollautomatisierte Probennahme und Analyse der Glycerin und DHA-Konzentration
mittels HPLC alle zwei Stunden

2. Datenerfassung und Speicherung von pH, Temperatur und Sauerstoftkonzentration al-
le zehn Minuten und der Glycerin und DHA-Konzentration alle zwei Stunden

3. Zufuhr von Glycerin bei Unterschreitung einer Glycerinkonzentration von 15 g/l im

Reaktor
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4. Durchfithren eines Chargenwechsels bei Erreichen eines vorgegebenen DHA-

Schwellwertes im Reaktor
Zur Realisierung wurde das Messwerterfassungssystem Microlink der Firma WES GmbH

(Nidderau-Heldenbergen) verwendet. Zur Steuerung der einzelnen Prozesse wurden die in

Tabelle 3-10 aufgefiihrten Module eingesetzt:

Tabelle 3-10: Verwendete Hardwarekomponenten des Prozessleitsystems

Modul Verwendung

-Steuerung der Dosierpumpen fiir Glycerin
) ) und Nahrmedium

RR-8 mit 8 Reed- Relais Ausgéngen
-Steuerung der Produktabzugpumpe

-Starten der HPLC-Routine

o -Erfassung der Sauerstoftkonzentration, der
AD-12 INT Analog-Digital-Wandler
Temperatur und des pH

-Einlesen der Glycerin- und DHA-
Konzentration iiber einen Datenpuffer

RS232 Schnittstelle am Prozessrechner -Einlesen der Glycerinzugabemenge iiber eine
Waage der Firma Sartorius (Genauigkeits-

klasse II)

Sterilisation und Inbetriecbnahme der Blasenséiule

Die Sterilisation der Blasensdule erfolgte tiber eine externe Dampfzufuhr und der Abzug von
Kondensat iiber eine Kondensatleitung. Der Reaktor wurde fiir 30 min bei 121 °C sterilisiert.
Nach erfolgter Sterilisation der Blasensdule wurden sdmtliche sterilisierten Peripheriegefal3e,
die Substrat, Nihrlosung und Lauge enthalten, angestochen. Dem Anstechen folgte eine Vali-
dierung der Sterilisationsprozedur iiber einen Zeitraum von drei Tagen. Der Reaktor wurde
dazu mit Nihrlosung beschickt und kontinuierlich begast. Uber den angegebenen Zeitraum
wurden der pH und die Geldstsauerstoffkonzentration In-Situ gemessen und dokumentiert.
Erfolgte in diesem Zeitraum keine Absenkung der pO,-Konzentration und des pH, war die

Sterilisationsprozedur erfolgreich.
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Wihrend der Kultivierung wurde die Blasensdule mit Volumenstromen von 130 bis 360 nl/h
beliiftet. Der kpa wurde mit der dynamischen Gas-In/Gas-Out-Methode wihrend der Kultivie-
rung bei einem Volumenstrom von 130 nl/h ermittelt und betrug 162 1/h. Die Temperatur
wurde wahrend der Kultivierung auf 30 °C eingestellt. Der pH wurde iiber die Zudosierung

von Lauge auf einem konstanten Niveau von 5.3 gehalten.

Abbildung 3-5 : Der Laborblasensiulenreaktor und periphere Einrichtungen (links:
Feed-Zufuhr Gefif} auf der Waage; mitte: 2 Liter Laborblasensiulenreaktor; rechts:
Regeleinheit fiir pH und Temperatur; oben: Pumpen fiir Chargenwechsel beim zyklisch

betriebenen Zulaufverfahren sowie Pumpe fiir Lauge Zufuhr

3.5.3 Riihrkesselreaktor

Um auch im LaborreaktormafBstab das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren reali-
sieren zu konnen, wurde als zweite Stufe ein zwei Liter Riithrkesselreaktor der Firma Bioengi-
neering AG (Wald, Schweiz) verwendet. Dieser Reaktor wurde nicht sterilisiert sondern unter
hygienisch sauberen Bedingungen betrieben und lediglich auf 30 °C temperiert. Eine pH-
Regelung erfolgte nicht.
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3.5.4 Zweistufige Technikumsanlage

Beschreibung der Technikumsanlage

Fiir das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren im Technikumsmafstab wurde in der
ersten Stufe mit einem Riihrkesselreaktor der Firma new MBR AG (Ziirich, Schweiz) und in
der zweiten Stufe mit einer Blasensdule der Naue GmbH (Weiterstadt) gearbeitet. Der Inhalt
der ersten Stufe konnte mittels der selbstansaugenden Kreiselpumpe HD 88 der Firma Sawa
(Degersheim, Schweiz) in die zweite Stufe {ibergefiihrt werden. Eine genauere Beschreibung
des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens ist in Kapitel 1 zu finden.

Der Riihrkesselreaktor hatte ein maximales Fassungsvermdgen von 60 1 und die Blasensdule
von 40 I. Beide Reaktoren und sédmtliche periphere Einrichtungen waren auf einen Anlagen-
druck von maximal 6 bar ausgelegt. Die Beliiftung des Riihrkesselreaktors erfolgte iiber einen
Spargerring, der unterhalb des Riihrorgans angebracht war. Die Beliiftung der Blasensdule
erfolgte liber sternformig angeordnete Sintermetallrohre, die gleichzeitig auch fiir homogene
Verhiltnisse in der Blasensdule sorgten. Die Temperaturregelung im Riihrkesselreaktor er-
folgte iiber einen mit Wasser gefiillten Wérmetauschermantel mit integriertem Kiihl- und
Heizkreislauf. Der Kaltwasserzufuhrstrom wurde vor dem Eintritt in den Mantel mit einem
Durchlauferhitzer erwdrmt. Die Blasensdule wurde iiber einen Wirmetauschermantel mit
Kiihlwasser aus der Hausleitung versorgt und iiber einen integrierten Heizfinger temperiert.
Die Temperatur wurde in beiden Reaktoren auf 30 °C eingestellt. Die pH Messung und Rege-
lung erfolgte in beiden Reaktoren jeweils iiber die pH-Gelelektrode 405-DPAS-SC-KS8S der
Firma Mettler Toledo und dem pH-Controller der Firma Bioengineering. Zur Messung der
Sauerstoffkonzentration wurde in beiden Reaktoren eine Sauerstoffelektrode der Firma Mett-
ler Toledo verwendet. Die Abluft der beiden Reaktoren wurde gekoppelt und iiber eine Ab-
lufteinheit, bestehend aus einem Zyklonabscheider und einem Wérmetauscher entfeuchtet.
Die manuelle Probenentnahme zur Bestimmung der optischen Dichte erfolgte bei beiden Re-
aktoren auf dieselbe Art: Uber ein Steigrohr und eine Schlauchverbindung wurde durch den
Innendruck des Reaktors Fliissigkeit nach aulen gedriickt. Der Probenschlauch konnte durch
Klemmen vom Reaktor getrennt werden und wurde zur Desinfektion nach jeder Probenent-
nahme mit Ethanol gespiilt. Die Online-Probennahme fiir die HPLC geschah iiber eine Mikro-

filtrations-Membransonde aus Polypropylen mit 0.2 pm Porendurchmesser.
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Das Nidhrmedium wurde in 12.5-facher Konzentration zugefiihrt. Das vollentsalzte Wasser
(VE-Wasser) wurde der Hausleitung entnommen und {iber einen Sterilfilter steril zudosiert.
In Abbildung 3-6 ist die Anlage im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren wéh-

rend des Betriebes zu sehen.

Abbildung 3-6: Technikumsanlage im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfah-
ren; Links unten: 60 1 Riithrkesselreaktor, links oben: Abluftgruppe mit Zyklonabschei-
der und Wirmetauscher, Rechts oben: Steuereinheit, rechts unten: Dosierpumpen und

verdeckt: 40 1 Blasensiule

Der Betrieb der Technikumsanlage im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren
setzte ebenso wie der Laborblasensidulenreaktor einen vollautomatisierten Versuchsstand vor-

aus. Folgende Aufgaben wurden vom Prozessleitsystem durchgefiihrt:
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1. Vollautomatisierte stiindliche Probennahme und Analyse der Glycerin und DHA-
Konzentration mittels HPLC sowohl in Reaktor 1 als auch in Reaktor 2. Die Pro-
bennahme konnte alternierend oder ausschlieBlich in Reaktor 1 und 2 erfolgen.

2. Datenerfassung und Speicherung von pH, Temperatur und Sauerstoftkonzentration
alle fiinfzehn Minuten und der Glycerin und DHA-Konzentration alle zwei Stun-
den fiir Reaktor 1 und 2

3. Zufuhr von Glycerin bei Unterschreitung einer Glycerinkonzentration von 15 g/l in
Reaktor 1 und 2

4. Durchfithren eines Chargenwechsels bei Erreichen eines vorgegebenen DHA-
Schwellwertes im Reaktor; Leeren von Reaktor 2, Uberfiihren des Inhalts von Re-

aktor 1 nach Reaktor 2, Zufuhr von frischem Ndhrmedium in Reaktor 1
Zur Realisierung wurde wieder das Messwerterfassungssystem Microlink der Firma WES

Ebert Systeme Electronic GmbH verwendet. Zur Steuerung der einzelnen Prozesse wurden

die in Tabelle 3-11 aufgefithrten Module eingesetzt:

Tabelle 3-11: Verwendete Hardwarekomponenten des Prozessleitsystems

Modul Verwendung

- Steuerung der Dosierpumpen fiir Glycerin,
Néhrmedium und VE-Wasser

- Steuerung der Produktabzugpumpe fiir Re-
aktor 2

RR-8 mit 8 Reed- Relais Ausgidngen - Starten der HPLC-Routine

-Schalten des HPLC Ventils fiir eine alternie-
rende Probennahme aus Reaktor 1 und 2

- Kontrolle und Steuerung sémtlicher pneu-

matischer Ventile

o - Steuerung der Kreiselpumpe fiir den Char-
QI12D-A Digital-Analog-Wandler
genwechsel

- Erfassung der Sauerstoftkonzentration, der
AD-12 INT Analog-Digital-Wandler
Temperatur und des pH

RS232 Schnittstelle am Prozessrechner - Einlesen der Glycerin- und DHA-
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Konzentration iiber einen Datenpuffer
- Einlesen der Glycerinzugabemenge iiber

eine Waage der Firma Sartorius

Sterilisation und Inbetriecbnahme der Technikumsanlage

Die Grundvoraussetzung fiir eine erfolgreiche Sterilisation der Anlage war ein vorausgehen-
der Drucktest, um eventuelle Leckagen zu lokalisieren. Der Drucktest war wichtig fiir ein
sicheres Durchfiihren der Sterilisation, da aus Leckagen heiler Dampf austreten kann. Zudem
konnte eine Leckage die Ursache fiir Kontaminationen wihrend der Kultivierung sein. Die
Sterilisation beinhaltete das Aufheizen bis 100 °C zwecks Inertgasentfernung, das Erreichen
und Halten der Sterilisationstemperatur von 121 °C iiber eine Zeitdauer von 30 min, das Kiih-
len bis 105 °C, das Brechen des Vakuums, und anschlieend das Kiihlen bis zur Kultivati-
onstemperatur. Ein Sterilisationsprotokoll fiir die Anlage wurde in der Diplomarbeit von Kat-
sikis entwickelt und in dieser Arbeit fiir die Sterilisation und Inbetriebnahme der Technikum-
sanlage eingesetzt [Katsikis, 2003].

Danach folgte die Validierung der Sterilisation, bei der beide Reaktoren mit Ndahrmedium
befiillt und iiber einen Zeitraum von drei Tagen beliiftet wurden. Danach wurde die Zuluft
abgedreht. Ein eventueller Abfall der Gelostsauerstoftkonzentration oder des pH im Nahrme-
dium dienten als Indikator fiir eine Kontamination. Auch eine Triibung des Mediums deutete
auf eine Kontamination hin. War die Sterilisation erfolgreich, so konnte durch die Inokulation

von Reaktor 1 der Technikumsbetrieb aufgenommen werden.

Reaktorcharakteristik

Wihrend der Kultivierung betrug der Anlageniiberdruck 0.2 — 0.3 bar. Die Riihrerdrehzahl fiir
den Riihrkesselreaktor wurde auf 470 U/min eingestellt. Die Volumenstrome fiir die Beliif-
tung der beiden Reaktoren betrugen 20 nl/min in Reaktor 1 und 15 nl/min in Reaktor 2.

Die Bestimmung des kja erfolgte wieder mit der dynamischen Gas-in/Gas-out-Methode wéh-
rend des Betriebes. Der k;a wurde im Rithrkesselreaktor hinsichtlich des Volumenstroms und
der Riihrerdrehzahl bestimmt. Im untersuchten Betriebsbereich von 12 bis 36 nl/min konnte
im Riihrkesselreaktor fiir eine Riihrerdrehzahl von 400 U/min kein signifikanter Einfluss des

Volumenstroms auf den k; a festgestellt werden. Der ki a betrug 294 1/h. Einer Steigerung der
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Riihrerdrehzahl von 300 auf 500 U/min fiihrte hingegen zu einer Erhéhung des kya von mehr
als 80 % (Abbildung 3-7 ):

Fiir die Blasensdule wurde der kia hinsichtlich des Volumenstroms bestimmt. Es ergab sich
mit einer Erhohung des Volumenstroms von 14 nl/min auf 23 nl/min eine Erh6hung des kia
um 5 %. Von 23 nl/min auf 30 nl/min nahm der k;a jedoch um 35 % (Abbildung 3-8 ) ab.
Hier war bereits ein Bereich erreicht, in dem die erzeugten Blasen kurz nach dem Eintrag in
das Medium koagulierten, da sie bei der hohen Blasendichte leicht einen Koagulationspartner
fanden. Weil die GroBe der Blasen auf diese Weise zunahm, sank die volumenspezifische
Stoffaustauschfliche und damit der Sauerstoffeintrag in das System. Verstarkt wurde dieser
Effekt durch Zugabe von 0.5 g/l Desmophen 3600 Z (Bayer, Leverkusen), eines Anti-

Schaummittels, das die Oberfldchenspannung der Fliissigkeit anhob.

400
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300 / /

250 e

200
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Ruhrerdrehzahl [U/min]
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Abbildung 3-7: Abhiangigkeit des ki.a von der Riihrerdrehzahl in Reaktor 1 (Riihrkes-

selreaktor)
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Abbildung 3-8: Abhingigkeit des kpa vom Volumenstrom in Reaktor 2 (Blasensiule)

Da eine Erhéhung des Volumenstroms iiber das Mindestmal} von etwa 12 nl/min keine Erho-
hung des kra mit sich brachte, dafiir aber eine stirkere Belastung des Abluftsystems, wurde
wiahrend der gesamten Kultivierung mit einem Volumenstrom von

15 nl/min in beiden Reaktoren gearbeitet.

Reaktorvergleich am Beispiel einer Kultivierung im Zulaufverfahren

Um den Einfluss der verschiedenen Reaktortypen auf die Kultivierung zu untersuchen, wurde
in beiden Reaktoren parallel eine Kultivierung im Zulaufverfahren durchgefiihrt. Zuerst wur-
den die Behilter mit denselben Mengen an Nihrsalzkonzentrat, VE-Wasser, Desmophen und
Glycerin gefiillt. Das Fliissigvolumen betrug in beiden Reaktoren 27 Liter. Der pH wurde in
beiden Reaktoren auf 5.3 eingestellt. Die Temperatur betrug 30 °C. Der Anlageniiberdruck
betrug 0.2 bar. Der Luft-Volumenstrom betrug im ersten und im zweiten Reaktor 15 nl/min.
Die Riihrerdrehzahl in Reaktor 1 war auf 400 U/min eingestellt. Zum gleichen Zeitpunkt wur-
den beide Reaktoren mit einem identischen Volumen von 50 ml einer Schiittelkolbenkultur
inokuliert. Das Ergebnis ist in Abbildung 3-9 fiir eine DHA-Endkonzentration von ca. 60 g/l
dargestellt:
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Abbildung 3-9: Konzentrationsverliufe von DHA, Glycerin, Sauerstoff und Biotro-

ckenmasse in Reaktor 1 und Reaktor 2, Zulaufverfahren, zeitgleiche Inokulation

Die lag-Phasen in Reaktor 1 und Reaktor 2 dauerten ca. 9 - 10 h. Ein méglicher Grund fiir die
Lénge der lag-Phase waren das kleine Inokulatsvolumen und die verdnderten Kultivierungs-
bedingungen im Vergleich zum Schiittelkolben, an die sich die Kultur erst anpassen musste.
Glycerin wurde erstmalig nach ca. 10 Stunden umgesetzt. Nach ca. 18 h trat eine Glycerinli-
mitation auf, da die Zufiitterungsraten fiir Glycerin in beiden Reaktoren zu niedrig angesetzt
wurden. Der Sauerstoffgehalt in der Losung sank in Reaktor 2 weiter ab als in Reaktor 1. Der
Grund fiir den stirkeren Abfall war der niedrigere k;a von 190 h™ im Reaktor 2, wihrend er
im Reaktor 1 290 h™' betrug. Die Biomassekonzentrationen wurden erst 17 h nach der Inoku-
lation gemessen und verliefen in Reaktor 1 dquivalent zu Reaktor 2. Die Verldufe der Pro-
duktbildung waren anndhernd parallel. Im Reaktor 1 wurde eine Produktbildungsrate von 3.92
g/(lh) festgestellt, im Reaktor 2 ein Wert von 4.02 g/(lh). Diesbeziiglich sind daher die beiden
Reaktoren gut vergleichbar.

In einem zweiten Schritt wurde iiberpriift, ob ein Umpumpen des Reaktorinhaltes von R1 in
R2 eine Beeintrdchtigung der Kultur mit sich brachte. Beispielhaft wurde der vierte Zyklus
des Referenzlaufes im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren fiir diesen Vorgang

in Abbildung 3-10 betrachtet.
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Abbildung 3-10: Konzentrationsverliufe von DHA, Glycerin Sauerstoff und Biotro-
ckenmasse in Reaktor 1 und 2, zweistufiges zyklisch betriebenes Zulaufverfahren, Zyk-

lus Nr. 4 des Referenzlaufes

Die Messdaten aus Reaktor 2 setzten die Tendenzen aus Reaktor 1 fort. Einzige Ausnahme
war der Verlauf der Gelostsauerstoffkonzentration aufgrund des niedrigeren ki a in Reaktor 2.
Hier waren direkt nach dem Chargenwechsel die in Reaktor 2 gemessenen Werte niedriger als
in Reaktor 1, aber dennoch nicht so niedrig, um limitierend zu wirken. Das Umpumpen des

Inhaltes von Reaktor 1 nach Reaktor 2 beeintrachtigte demnach die Kultur nicht messbar.
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4 Ergebnisse und Diskussion

4.1 Einfluss von Dihydroxyaceton auf das Wachstum und die Produkt-

bildung von Gluconobacter oxydans

Der Einfluss von DHA auf Gluconobacter oxydans wurde bereits von vielen Arbeitsgruppen
untersucht, wie im Kapitel 2.1.3 beschrieben. Aus den Ergebnissen der einzelnen Arbeits-
gruppen lief3 sich entnehmen, dass die Inhibition mit steigender DHA-Konzentration zunahm
und die Kultur bis zu einer DHA-Konzentration von 60 bis 120 g/l wachstumsfdhig war. Eine
Produktbildung wurde jedoch auch dariiber hinaus beobachtet [Bories et al., 1991; Ohrem et
al., 1996]. Die Produktbildung lieB sich somit in einen wachstumsabhidngigen und einen
wachstumsunabhiingigen Abschnitt unterteilen. Uber die Regenerationsfihigkeit der Orga-
nismen, die hohen DHA-Konzentrationen ausgesetzt waren, war allerdings nichts bekannt.
Neben der DHA-Konzentration als Absolutwert war das Zeitfenster, wihrend dem die Kultur
einer bestimmten DHA-Konzentration ausgesetzt war, von entscheidender Bedeutung. Dies-
beziiglich lieBen sich jedoch in der Literatur nur unzureichende Informationen finden. Da die-
se Punkte im Hinblick auf die Simulation semikontinuierlicher Verfahren von entscheidender
Bedeutung waren, wurden sie in dieser Arbeit mit einer Kombination aus Versuchen im Labor
und TechnikumsmaBstab, Schiittelkolbenversuchen und Sapromatenversuchen detailliert un-
tersucht. Begleitend zu diesen Untersuchungen wurde mit Hilfe des FISH-Tests und der

DAPI-Messmethode der Zustand der Biomasse genauer bestimmt.

4.1.1 Untersuchung des DHA-Einflusses auf die Wachstumsfiahigkeit der Kultur mit
Hilfe des Sapromats

In einer ersten Versuchsreihe wurde die Wachstumsfahigkeit der Kultur in Abhéngigkeit von
der DHA-Konzentration bestimmt. Dazu wurden im Sapromat sechs unterschiedliche DHA-
Konzentrationen in einem Bereich von 0 g/l bis 100 g/l DHA in einem Sorbitmedium einge-
stellt und diese mit einer in der exponentiellen Wachstumsphase befindlichen Sorbitkultur

angeimpft. Zur Erhéhung der Reproduzierbarkeit lag sdmtlichen Versuchen eine Doppelbe-
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stimmung zugrunde. In Abbildung 4-1 ist der zeitliche Verlauf des BSB-Bedarfes der Kultur

dargestellt.
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Abbildung 4-1: Biochemischer Sauerstoffbedarf aufgetragen gegen die Versuchszeit in
Abhiingigkeit von der DHA-Konzentration bei Versuchen im Sapromat (gemittelte Wer-
te)

Die Ergebnisse der Experimente mit dem Sapromat belegen die Wachstumsinhibierung durch
den Einfluss von DHA auf die Organismen. Aus Abbildung 4-1 geht hervor, dass mit steigen-
der DHA-Konzentration die lag-Phase zunahm und der erreichte BSB-Endwert abnahm. Ab
einer DHA-Konzentration von 80 g/l kam schlieBlich die Atmungsaktivitit der Kultur voll-
stindig zum Erliegen. In Abbildung 4-2 ist der BSB-Endwert gegen die eingestellte DHA-

Konzentration aufgetragen.
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Abbildung 4-2: Biochemischer Sauerstoffbedarf nach 110 Stunden bei Versuchen im

Sapromat aufgetragen gegen die DHA-Konzentration im Medium (gemittelte Werte)

Aus Abbildung 4-2 ist ersichtlich, dass ab einer DHA-Konzentration von 70 bis 80 g/l die
Atmungaktivitit von Gluconobacter oxydans zum Erliegen kam. Gluconobacter oxydans be-
ndtigt die Umsetzung von Glycerin zu DHA fiir die Energiegewinnung. Dabei dient Sauer-
stoff als Elektronenakzeptor. Verbraucht die Kultur keinen Sauerstoff, so kann die fiir das
Wachstum benétigte Energie nicht bereitgestellt werden. Da Gluconobacter oxydans ein strikt
aerobes Bakterium ist, war deshalb ab dieser Konzentration auch kein Wachstum mehr mog-
lich. Dieses Ergebnis stimmte mit den in der Literatur angegebenen und in Kapitel 2.1.3 zu-

sammengefassten Werten iiberein.

4.1.2 Untersuchung von Schiittelkolbenproben im Sapromat

In einer zweiten Versuchsreihe wurden in einer Schiittelkolbenkultur, welche sich in der ex-
ponentiellen Wachstumsphase befand, schlagartig DHA-Konzentrationen von 100 g/l und 130
g/l eingestellt. Zu unterschiedlichen Zeitpunkten wurden Proben gezogen und damit Sapro-

matzellen, welche ein Sorbitmedium enthielten, angeimpft. In der Abbildung 4-3 und
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Abbildung 4-4 sind die =zeitlichen Verldufe der BSB-Summenkurven fiir DHA-
Konzentrationen von 100 g/l und 130 g/l dargestellt.
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Abbildung 4-3: Zugabe von 100 g/l DHA im Schiittelkolben und Probennahme nach 0,
0.5, 1.5, 5,23 und 28 h mit anschlielender Analyse der Probe im Sapromat (gemittelte

Messwerte)
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Abbildung 4-4: Zugabe von 130 g/l DHA im Schiittelkolben und Probennahme nach 0,
0.5, 1.5, 5, 23 und 28 h mit anschlieBender Analyse der Probe im Sapromat (gemittelte
Werte)

Es ist ersichtlich, dass mit hoher werdender DHA-Einwirkdauer die Lagphase in beiden Ver-
suchsreihen anstieg. In Abbildung 4-5 sind die auf t(DHA) = 0 h normierten Lagphasen ge-

gen die Einwirkdauer aufgetragen.
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Abbildung 4-5: Auftragung der normierten Lagphasendauer aus den in den Abbildun-
gen 4-3 und 4-4 dargestellten Versuchen gegen die DHA-Einwirkdauer

Der Anstieg der Lagphase mit hoher werdender Einwirkdauer lésst sich wie folgt begriinden:
Durch die Zugabe von 100 bzw. 130 g/l DHA war die Kultur im Schiittelkolben nicht mehr in
der Lage, zu wachsen. Der physiologische Zustand verschlechterte sich und die intakte Bio-
masse im Schiittelkolben nahm somit mit steigender DHA-Einwirkdauer ab. Die im Inokulat
des SapromatgefdBes enthaltene intakte Biomasse wurde demnach mit steigender Einwirk-
dauer kleiner. Somit nahm die Lagphase im Sapromat zu. Aus Abbildung 4-5 ist ersichtlich,
dass die Lagphase nicht nur mit der DHA-Einwirkdauer sondern auch bei der héheren DHA-
Konzentration von 130 g/l deutlich groBer wurde.

Aus Abbildung 4-3 und Abbildung 4-4 geht zudem hervor, dass sdmtliche untersuchte Proben
dhnliche BSB-Endwerte erreichten und vergleichbare Atmungsaktivitidten besa3en. Die Mes-
sung der BTM-Endwerte im Sapromat ergab, dass trotz unterschiedlicher Einwirkdauern und

DHA-Konzentrationen dhnliche BTM-Endwerte erreicht wurden ( Abbildung 4-6 ).
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Abbildung 4-6: Endwerte der Biotrockenmasse im Sapromat aufgetragen gegen die

Einwirkdauer (100 g/1 und 130 g/l DHA im Schiittelkolben)

In Tabelle 4-1 sind die BSB- und BTM-Endwerte noch einmal zusammengefasst. Gleicher
BSB-Endverbrauch und gleiche Biotrockenmasseendkonzentration lieBen im untersuchten
Bereich auf eine vollstindige Regenerationsfdhigkeit der Kultur schlieBen. Es konnte also
angenommen werden, dass die Kultur trotz unterschiedlicher Lagphasendauer im untersuch-

ten Bereich nicht irreversibel geschiadigt wurde und vollstindig regenerationstihig war.

Tabelle 4-1: Gemittelte BSB- und BTM-Endwerte

DHA- BSB-Endwert BSB-Standardab- | BTM-Endwert =~ BTM-Standardab-
Konzentration | [mg/1] weichung [mg/l] | [g/1] weichung [g/1]
100 g/1 9370 442 0.59 0.03

130 g/l 9695 400 0.58 0.04
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4.1.3 Untersuchung von Proben aus der zweistufigen Technikumsanlage und dem La-

borblasensiulenreaktor im Sapromat

In weiteren Versuchsreihen wurde nun geklért, in welchem DHA-Konzentrationsbereich die
Kultur wihrend eines Laufes im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren noch re-
generationsfahig war und mit welchen Lagphasen nach einem Chargenwechsel zu rechnen
war. Zu unterschiedlichen Laufen wurden deshalb Proben aus dem zweistufigen Technikums-
betrieb gezogen und damit ein Sorbitmedium im Sapromat angeimpft. Es zeigte sich, dass mit
steigender DHA-Konzentration die, auf die in der Probe enthaltene Biotrockenmasse bezoge-
ne Lagphase zunahm. Die BSB- und BTM-Endkonzentration waren hingegen nahezu iden-
tisch. In Abbildung 4-7 ist das Ergebnis fiir die untersuchten Proben aus den Laufen des zwei-

stufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens der Technikumsanlage dargestellt.

30
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20 30 40 50 60 70 80 90 100
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Abbildung 4-7: Analyse von Proben aus dem ersten, dritten und fiinften Zyklus aus dem
Referenzlauf (Abbildung 4-18) der Technikumsanlage mit dem Sapromat. Auftragung
der auf die BTM bezogene Lagphasendauer gegen die DHA-Konzentration

Um iiber den kompletten DHA-Konzentrationsbereich Aussagen treffen zu kdnnen, wurden

aus einem im Zulaufverfahren betriebenen Lauf im Laborreaktor zu unterschiedlichen DHA-
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Konzentrationen Proben gezogen und diese im Sapromat auf einem Sorbitmedium untersucht.
Auch hier zeigte sich, dass die BTM-spezifische Lagphase mit steigender DHA-
Konzentration exponentiell zunahm. Zudem stellte sich heraus, dass die Kultur ab einer DHA-
Konzentration von 150 g/l nicht mehr regenerationsfdhig war. In Abbildung 4-8 und in

Tabelle 4-2 sind diese Ergebnisse zusammengefasst dargestellt.

Tabelle 4-2: Zusammenfassung der Analyse von Proben aus dem Laborreaktor (Zulauf-

verfahren) mit unterschiedlichen DHA-Konzentrationen im Sapromat

DHA-Konzentration Lagphasendauer/BTM
[¢/1] [h/(g/D)]
36.7 3.5+0.1
57.2 43+0.6
81.3 7+12
97.3 16.6 0.7
143 519+34
150.7 0
165.2 0
188.4 ©
193.8 0




Ergebnisse und Diskussion 77

60

B o
o o
] I

Lagphasendauer/BTM [h/({g])]
o
o

20 A
10 A
0 | | | | | | |
0 20 40 60 80 100 120 140 160
DHA [g/]

Abbildung 4-8: Bestimmung der BTM-spezifischen Lagphasedauer von Proben aus dem

Laborreaktor (Zulaufverfahren) in Abhingigkeit der DHA-Konzentration im Sapromat

4.1.4 Schwellwertuntersuchungen im Laborreaktor

In weiteren Versuchsreihen im Laborreaktor wurden die mit Hilfe des Sapromat gewonnenen
Ergebnisse untermauert. Dazu wurden im einstufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren
verschiedene DHA-Schwellwerte angefahren und tiberpriift, ob die Kultur regenerationsfahig
war oder nicht. In Abbildung 4-9 sind die Messungen zum DHA-Schwellwert aufgetragen.
Die ersten Messungen der DHA-Konzentration unmittelbar nach den Chargenwechseln zeig-
ten einen zu hohen Wert auf. Dies hatte seine Ursache im memory-Effekt der HPLC-
Analytik. Auf eine Darstellung dieser Messwerte wurde deshalb verzichtet. Beginnend bei
einem niedrigen DHA-Schwellwert von 54 g/l wurde dieser sukzessive auf 162 g/l erhoht. Es
stellte sich heraus, dass die Kultur bei einem DHA-Schwellwert von 157 g/l zwar noch rege-
nerationsfahig, die Produktivitit im darauf folgenden Zyklus aber wesentlich schlechter war.
Auffillig war, dass nach dem Chargenwechsel bei einem DHA-Schwellwert von 157 g/l keine
Lagphase auftrat. Die Ursache hierfiir blieb unbekannt. Nach dem Erreichen eines Schwell-
wertes von 162 g/l konnte sich die Kultur nicht mehr regenerieren. Vergleicht man dieses Er-

gebnis mit dem DHA-Schwellwert von 150 g/l aus den Sapromatversuchen, so lisst sich fest-
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stellen, dass die Grenze fiir die Regenerationsfahigkeit der Zellen im Bereich von 150 bis 160

g/l DHA liegt.
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Abbildung 4-9: Untersuchungen zum DHA-Schwellwert im Laborblasensiulenreaktor

im einstufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren

4.1.5 Untersuchung der Zellaktivitit

In Abbildung 4-10 ist ein Lauf aus dem zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren
der Technikumsanlage dargestellt. Es ist ersichtlich, dass die gemessene Biotrockenmasse
nach dem Ende der Wachstumsphase einen konstanten Wert von ca. 1.1 g/l erreichte. Die
Produktbildung lésst sich folglich in einen wachstumsabhingigen und einen wachstumsunab-
hingigen Teil aufteilen. Aus dem Kapitel 4.1.3 ist bekannt, dass Gluconobacter oxydans ab
160 g/l DHA irreversibel geschidigt ist und noch bis ca. 220 g/l DHA bilden kann. Daher ist
ersichtlich, dass die BTM-Bestimmung iiber OD-Messung (Streulichtmessung) ein stark ver-
falschtes Ergebnis lieferte und keine Aussage iiber den wahren physiologischen Zustand der
Kultur getroffen werden konnte. Um feststellen zu konnen, in welchem Zustand sich die Zel-
len befanden und wie viel intakte Biomasse bei einer bestimmten DHA-Konzentration noch
vorhanden war, wurde deshalb auf die molekularbiologischen Methoden der DAPI Farbung

und der Fluoreszenz-In-Situ-Hybridisierung (FISH) zuriickgegriffen.
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Abbildung 4-10: Lauf aus dem zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren der

Technikumsanlage nach einer Betriebszeit von 1090 h

Zur Bestimmung der Gesamtzellzahl wurde der DAPI-Test (4°,4’-Diamidino 2-phenylindol-
dihydrochlorid) verwendet. Der Fluoreszenzfarbstoff DAPI bindet bevorzugt an Adenin-
Thymin-reiche Regionen der DNA. Es handelt sich dabei um einen héufig eingesetzten Stan-
dardtest zur Bestimmung der Gesamtzellzahl.

Die aktiven Zellen wurden in dieser Arbeit mit der Methode der Fluoreszenz-In-Situ-
Hybridisierung (FISH) bestimmt. Eine genaue Beschreibung zur Durchfiihrung der Methode
findet sich in Kapitel 3.3.3. Dabei hybridisiert die fluoreszenzmarkierte Oligonukleotidsonde
EUB 338 mit einem spezifischen Abschnitt der bakteriellen ribosomalen RNA. Die ribosoma-
le RNA dient den Zellen zur Herstellung wichtiger Proteine. Deshalb korreliert der Riboso-
mengehalt bei Standardbedingungen mit der Wachstumsgeschwindigkeit bzw. der Stoffwech-
selaktivitdt von Zellen [De Long et al.,1989; Wallner et al.,1993]. So kénnen mit Hilfe des
FISH-Tests allgemeine Informationen iliber den physiologischen Zustand der Zellen gewon-
nen werden [Amann et al., 1990].

FISH- und DAPI-Tests sollten nun in weiteren Versuchen Aufschluss dariiber bringen, in-
wieweit DHA die Kultur schadigt. Hierflir wurden wéhrend eines Laufes im Zulaufverfahren

aus dem Laborreaktor Proben bei 90 g/1, 150 g/l und 200 g/l mit Hilfe des FISH-Tests auf ihre
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aktive Zellzahl und mit Hilfe des DAPI-Tests auf die Gesamtzellzahl hin untersucht. Der Pro-
benbereich wurde so ausgewihlt, dass er den fiir die Schiadigung der Kultur interessanten Be-
reich abdeckte. Die Proben mit einer DHA-Konzentration von 150 und 200 g/l stammten aus
dem gleichen Lauf, die Probe mit 90 g/l hingegen aus einem anderen Lauf.

In Abbildung 4-11 bis 4-14 sind die Ergebnisse fiir den FISH- und DAPI-Test fiir eine Pro-
duktkonzentration von 90 und 150 g/l dargestellt.

Abbildung 4-11: Analyse der Gesamtzellzahl einer Probe von 20 ml aus einem Lauf im
Zulaufverfahren aus dem Laborblasensiaulenreaktor fiir eine DHA-Konzentration von

90 g/1 mittels DAPI-Test

Abbildung 4-12: Analyse der Anzahl an aktiven Zellen einer Probe von 20 ml aus einem
Lauf im Zulaufverfahren aus dem Laborblasensiulenreaktor fiir eine DHA-

Konzentration von 90 g/1 mittels FISH-Test
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Abbildung 4-13: Analyse der Gesamtzellzahl einer Probe von 20 ml aus einem Lauf im
Zulaufverfahren aus dem Laborblasensidulenreaktor fiir eine DHA-Konzentration von

150 g/l mittels DAPI-Test

Abbildung 4-14: Analyse der Anzahl an aktiven Zellen einer Probe von 20 ml aus einem
Lauf im Zulaufverfahren aus dem Laborblasensiulenreaktor fiir eine DHA-

Konzentration von 150 g/l mittels FISH-Test

Da sowohl FISH als auch DAPI die gleiche Fluoreszenzintensitdt besaflen, lie sich daraus
schlieBen, dass alle Zellen die gleiche Aktivitdt besalen und deshalb die Gesamtzellzahl der
aktiven Zellzahl entsprach. Fiir eine Produktkonzentration von 200 g/l konnten hingegen kei-
ne intakten Zellen mehr detektiert werden (nicht dargestellt). Zudem konnte beobachtet wer-
den, dass eine steigende DHA-Konzentration zu einem stirkeren Hintergrundleuchten und zu
einer Abnahme des Kontrastes fiihrte (Abbildung 4-11 bis Abbildung 4-14). Eine mdgliche
Ursache dafiir ist, dass mit steigender DHA-Konzentration die als Lyseprodukte in der Kul-
turbrithe angefallene und noch nicht vollstindig zersetzte DNA und RNA zunahm und durch

den DAPI- und FISH-Test in Form eines stiarkeren Hintergrundleuchtens erfasst wurde.
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Die Auszdhlung der Proben ergab, dass im untersuchten Bereich von 90 g/l bis 200 g/l die
Zellzahl abnahm. In Abbildung 4-15 ist das Ergebnis der Auszdhlung fiir die beiden Fluores-
zenzmethoden, verglichen mit der gemessenen BTM, dargestellt. Die Anzahl der in der Tho-
ma-Kammer mit FISH und DAPI detektierten Zellen nahm deutlich mit steigender DHA-
Konzentration ab. Die photometrisch bestimmte BTM blieb hingegen anndhernd konstant.
Mit Hilfe des FISH- und DAPI-Tests konnten also intakte Zellen auf dem Objekttrager mar-
kiert und detektiert werden. Mit Hilfe der photometrisch bestimmten BTM konnte hingegen
nicht zwischen intakten Zellen, Zelltriimmern und anderen makromolekularen Lyseprodukten

unterschieden werden.
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Abbildung 4-15: BTM, Gesamtzellzahl und aktive Zellzahl in Abhingigkeit von der
DHA-Konzentration

Uber den in Abbildung 4-10 dargestellten Lauf im Zulaufverfahren lisst sich also feststellen,
dass die intakten Zellen in Reaktor 2 bis ca. 150 g/l sukzessiv abnahmen. Ab 150 g/l war die
Biomasse irreversibel geschidigt und nicht mehr teilungsfahig, die Produktbildung war den-

noch bis 200 g/1 aktiv.
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4.1.6 Zusammenfassung der reaktionskinetischen Untersuchungen

Die Ergebnisse der reaktionskinetischen Untersuchungen lassen sich wie folgt zusammenfas-
sen: Die Regenerationsfihigkeit® einer Kultur wird durch die Hohe und die Zeitdauer der
DHA-Belastung bestimmt. Das Zeitfenster der Regenerationsfdhigkeit ist dabei dynamisch
und hingt von der Hohe der DHA-Belastung ab. Ist die Kultur einer hohen DHA-Belastung
ausgesetzt, so ist das Zeitfenster der Regenerationsfahigkeit entsprechend kiirzer als bei einer
niedrigen DHA-Belastung. Aus Abbildung 4-5 (S. 73) ist anhand der linger werdenden Lag-
Phasen ersichtlich, dass sich der pysiologische Zustand der Zellen mit zunehmender Zeitdauer
und Héhe der DHA-Belastung verschlechterte. Uber die zyklische, mit zunehmender Prozess-
dauer steigende DHA-Belastung, wie sie bei semikontinuierlichen Verfahren auftritt, ergab
sich:

Bis zu einer DHA-Konzentration von 80 g/l war Gluconobacter oxydans in der Lage, zu
wachsen (Abbildung 4-2, S. 70). Mit steigender DHA-Konzentration verlor die Kultur aber
mehr und mehr ihre Féahigkeit zur Zellteilung. Ab 80 g/l DHA war die Produktinhibierung so
stark, dass die Biomasse nicht weiter zunahm und konstant blieb. Bis zu einer DHA-
Konzentration von 160 g/l war die Kultur regenerationsfdhig, allerdings nahm mit zunehmen-
der Einwirkdauer und DHA-Konzentration die Menge an regenerationsfahigen Zellen in der
Kulturbriihe ab (Abbildung 4-15, S. 82). Ab einer DHA-Konzentration von 160 g/l waren die
Zellen irreversibel geschiadigt und nicht mehr regenerationsfdhig (Abbildung 4-9, S. 78). In
den Lyseprodukten waren die membrangebundenen Dehydrogenasen weiterhin intakt und in
der Lage, Glycerin in DHA umzusetzen. Diese aktiven Lyseprodukte wurden als ,,sterile Zel-
len* bezeichnet. Ab 220 g/l DHA lagen nur noch inaktive Lyseprodukte vor. Unter inaktiven
Lyseprodukten sind Zelltrimmer und Zelllysate zu verstehen, die das Licht streuen, also
durch die OD-Messung erfasst werden, aber keine intakten membrangebundenen Dehydroge-
nasen mehr aufweisen. In Anlehnung an Ohrem [1994] wurde dieser Zustand als ,,tote Zellen*
bezeichnet. Die Unterteilung in drei Zellklassen darf allerdings nur als starke Vereinfachung
gesehen werden. In Wirklichkeit existieren zusitzlich dynamische Ubergangszustinde zwi-
schen den genannten Zelltypen. In Abbildung 4-16 sind die fiir das zweistufige zyklisch be-

triebene Zulaufverfahren relevanten DHA-Konzentrationen und Zeitfenster fir den Laborre-

? Unter regenerationsfihigen Zellen werden vitale und teilungsfihige Zellen verstanden, die durch die DHA-

Inhibition noch nicht irreversibel geschadigt wurden.
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aktorbetrieb zusammengefasst. Die Zeitfenster im Technikumsbetrieb waren hingegen kiirzer

(Abbildung 4-17). Die Daten zur Ermittlung der Zeitfenster stammen aus Abbildung 4-32

(Laborreaktoranlage) und Abbildung 4-29 (Technikumsanlage). Die Ursachen fiir die unter-

schiedlichen Zeitfenster sind in der Bauart und dem Dimensionsunterschied zwischen dem

Laborreaktor und der Technikumsanlage zu finden.
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Abbildung 4-16: Zustand der Gluconobacter oxydans - Zellen in der Laborreaktoranlage

im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in Abhingigkeit von der DHA-

Konzentration
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Abbildung 4-17: Zustand der Gluconobacter oxydans - Zellen in der Technikumsanlage

im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in Abhiingigkeit von der DHA-

Konzentration
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4.2 Ergebnisse der Versuche mit den zweistufigen Technikums- und La-

borreaktoranlagen

4.2.1 Referenzliufe in der Technikumsanlage im zweistufigen zyklisch betriebenen

Zulaufverfahren

In einer ersten Versuchsreihe wurde das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren im
TechnikumsmaBstab getestet. Die Grundeinstellungen fiir den Betrieb sind in Tabelle 4-3 zu-

sammengefasst.

Tabelle 4-3: Spezifikationen fiir den Betrieb der Technikumsanlage im zweistufigen zyk-

lisch betriebenen Zulaufverfahren

Standardeinstellung

Glycerinkonzentration 10 — 20 g/1; Zudosierung nach Bedarf

DHA-Schwellwert 65 g/l

Temperatur 30°C

pH 53

Restvolumen in Reaktor 1 bei Chargenwechsel | 2.4 Liter = 10 % des Reaktionvolumens
Reaktor 1 Reaktor 2

Reaktionsvolumen 24 Liter 21,6 Liter

Beliiftung 15 nl/min 15 nl/min

Uber einen Zeitraum von 90 Stunden wurden 7 reproduzierbare Zyklen gefahren. Die erreich-
te DHA-Endkonzentration im Reaktor 2 betrug 98 - 110 g/l. Die DHA-Konzentrationsprofile
von Reaktor 1 und 2 sind in Abbildung 4-18 iiber der Zeit aufgetragen.
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Abbildung 4-18: DHA-Konzentrationsprofile von Reaktor 1 und 2 im zweistufigen zyk-

lisch betriebenen Zulaufverfahren in der Technikumsanlage; Referenzliufe

Bemerkenswert ist, dass die Produktbildung in Reaktor 1 und 2 anndhernd linear verlief. Die
Gelostsauerstoftkonzentration (hier nicht dargestellt) durchlief, wie schon in vorigen Laufen
beobachtet, ein respiratorisches Minimum. Die Biotrockenmasse nahm im Reaktor 1 aufgrund
von Zellwachstum zu und erreichte in Reaktor 2 ab einer DHA-Konzentration von ca. 70 g/l
einen stationdren Endwert (hier nicht dargestellt). Zyklusspezifisch schwankte die maximale
Biotrockenmassekonzentration zwischen 1.0 g/l und 1.9 g/l. In Abbildung 4-19 und
Abbildung 4-20 sind die Produktbildungsraten f,,, * und Ertragskoeffizienten Yppaiy der

einzelnen Zyklen und Reaktoren aufgetragen. Fiir den Reaktor 1 ergaben sich
Produktbildungsraten von 3.92 g/(1h) bis 6.51 g/(1h) und fiir Reaktor 2 von 3.92 g/(1h) bis 4.59
g/(lh). Der Ertragskoeffizient Ypua/giy betrug in beiden Reaktoren zwischen 0.67 und 0.89.

Die Werte waren mit Ausnahme des ersten Zyklus reproduzierbar, da hier der

Y DHA,Ende Y DHA,Anfang
t —t

Betrachtungen zur Bewertung der Experimente herangezogen.

* Die Produktbildungsrate Ty, ist definiert als Ty, = und wurde in den folgenden

Ende Anfang

_ CDHA Ende ~ CDHA, Anfang

* Der Ertragskoeffizient Ypuasaiy st definiert als YDH A/Gly =
Mgy 7ugabe / Vi
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te waren mit Ausnahme des ersten Zyklus reproduzierbar, da hier der Glycerinverbrauch nicht
durch die Glycerinzugabe ausgeglichen wurde und deshalb eine Substratlimitation vor-

herrschte.

6.51

Produktbildungsrate [g/lh]

1 2 3 4 5 6 7

Zyklus
@ Produktbildungsrate Reaktor 1 W Produktbildungsrate Reaktor 2

Abbildung 4-19: Produktbildungsraten von Reaktor 1 und 2 aufgetragen iiber die Zyk-

lenzahl im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in der Technikumsanlage
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Abbildung 4-20: Ertragskoeffizient Ypua/gy von Reaktor 1 und 2 aufgetragen iiber die

Zyklenzahl im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in der Technikumsan-

lage

Tabelle 4-4: Zusammenfassung der Produktbildungsrate und der Ertragskoeffizienten

Ypruacy und Yx/y im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in der Tech-

nikumsanlage
Reaktor 1 Reaktor 2 Zweistufiges zyklisch betrie-
benes Zulaufverfahren
Produktbildungsrate [g/(1h)] 5.78 £0.38 4.28+0.3 5.03+£0.34
Ertragskoeffizient
0.82+0.08 0.77 £0.07 0.79 £ 0.07

Youasy [g/g]
Ertragskoeffizient R 5

S (1.87+£0.41)-10" 0 (1.06£0.32)-10
Yxary [g/g]

c X,Ende c X,Anfang

/V,

® Der Ertragskoeffizient Yx,qiy ist definiert als YX /Gly =
Gly,Zugabe
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In Tabelle 4-4 sind die berechneten Mittelwerte fiir Reaktor 1 und 2 bzw. dem gesamten Pro-
zess dargestellt. Es ist ersichtlich, dass sowohl die Produktbildungsrate als auch der Ertrags-
koeffizient Ypua/Gly in Reaktor 2 unter den Werten von Reaktor 1 liegt. Der Grund dafiir ist
die zunehmende Produktinhibition mit steigender Produktkonzentration. Die Ertragskoeffi-
zient Yxgiy war in Reaktor 2 null, da die DHA-Konzentration hier schon iiber 65 g/ lag und
keine Biomassebildung mehr moglich war.

Dem vierten Zyklus wurden bei einer Produktkonzentration von 106 g/l DHA vor dem Char-
genwechsel zwei Liter entnommen und in einem vorher nicht sterilisierten, aber sauberen
Riihrkessellaborreaktor bei 30 °C weiterkultiviert, um die maximal mogliche DHA-
Endkonzentration zu bestimmen. In Abbildung 4-21 ist das entsprechende DHA-
Konzentrationsprofil fiir den vierten Zyklus dargestellt. Wahrend der weiteren Kultivierung
fiel der pH von 5.3 auf 4.5 ab. Es wurde eine maximale DHA-Endkonzentration von 216 g/l
nach 64 h erreicht.

250

r
Reaktor 1 |: Reaktor 2

DHA-Konzentration [gfl]

50 60 70 80 90 100 110
Zeit [h]

‘ —a— DHA-Konzentration; vierter Zyklus ‘

Abbildung 4-21: DHA-Konzentrationsprofil im dreistufigen Betrieb, Referenzlauf (Pro-

be aus dem vierten Zyklus)
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4.2.2 Zugabe einer weiteren Kohlenstoffquelle

In Kapitel 2.1.3.2 wurden ausgewihlte C-Quellen aufgefiihrt, die Gluconobacter oxydans
neben dem Glycerin umsetzen konnte. Aufbauend auf den Untersuchungen von Yamada
[Yamada; 1997, b] wurde der Einfluss von Sorbit und Saccharose in eigenen Schiittelkolben-
versuchen untersucht. Eine Zugabe von 12 g/l Saccharose erwies sich in Schiittelkolbenversu-
chen als wachstumsfordernd und nicht inhibierend. Auf eine experimentelle Untersuchung
von Mannit als zusétzliche Kohlenstoffquelle wurde verzichtet, da es identische Retentions-
zeiten wie DHA besitzt und deshalb analytisch nicht erfasst werden konnte. Aufgrund viel-
versprechender Ergebnisse im Schiittelkolben mit 10 g/l Sorbit wurden auch Versuche mit
dieser zusdtzlichen C-Quelle in der Technikumsanlage gefahren. Zur Erfassung der zusitzli-
chen C-Quelle wurde die HPLC neben Glycerin und DHA zusétzlich noch fiir Glucose, Fruc-

tose, Saccharose, Sorbit und Sorbose kalibriert.

4.2.3 Versuche mit 12 g/l Saccharose im Nihrmedium im Technikumsmafstab

Die Zugabe von 12 g/l Saccharose erfolgte diskontinuierlich nach jedem Chargenwechsel
zeitgleich mit der Zugabe des Nahrmedienkonzentrats und dem VE-Wasser. Saccharose setzt
sich aus Glucose und Fructose zusammen und wurde bei dem im Medium eingestellten pH
von 5.3 hydrolysiert. Die Hydrolyse von Saccharose in Glucose und Fructose erfolgte inner-
halb der ersten Stunde. Glycerin, Glucose und Fructose wurden von Gluconobacter oxydans
zeitgleich verwertet. Eine vollstdndige Glucoseumsetzung wurde 2 h nach Zyklusbeginn beo-
bachtet. Fructose wurde hingegen erst nach 10 h vollstindig umgesetzt. Das DHA-
Konzentrationsprofil fiir Reaktor 1 und 2 ist in Abbildung 4-22 dargestellt. In Reaktor 1 konn-
ten reproduzierbare Zyklen gefahren werden. In Reaktor 2 hingegen nahm die Produktivitét
nach dem zweiten Zyklus mit fortlaufender Zyklenzahl ab. Die Ursache fiir die Abnahme der

Produktivitdt konnte nicht eindeutig geklédrt werden.
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Abbildung 4-22: DHA-Konzentrationsprofile in Reaktor 1 und 2 mit 12 g/l Saccharose

im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in der Technikumsanlage

In Abbildung 4-23 und Abbildung 4-24 sind die Produktbildungsraten und Ertragskoeffizien-

ten fiir Ypua/gly der einzelnen Zyklen und Reaktoren aufgetragen. Fiir den Reaktor 1 ergaben

sich Werte von 5.2 g/(1h) bis 5.66 g/(1h) und fiir Reaktor 2 Werte von 1.24 g/(1h) bis 3 g/(1h).

Die Ertragskoeffizienten fiir Ypua/gry lagen zwischen 0.7 und 0.78 im Reaktor 1 und 0.2 und

0.48 im Reaktor 2.
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Produktbildungsrate [g/({lh}]

1 2 3 4
Zyklus

@ Produktbildungsrate Reaktor 1 W Produktbildungsrate Reaktor 2

Abbildung 4-23: Produktbildungsrate von Reaktor 1 und 2 aufgetragen iiber die Zyk-
lenzahl fiir die Zugabe von 12 g/l Saccharose im zweistufigen zyklisch betriebenen Zu-

laufverfahren in der Technikumsanlage
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Abbildung 4-24: Ertragskoeffizient Ypua/gy von Reaktor 1 und 2 aufgetragen iiber die
Zyklenzahl fiir die Zugabe von 12 g/l Saccharose im zweistufigen zyklisch betriebenen

Zulaufverfahren in der Technikumsanlage

In Tabelle 4-5 sind die berechneten Mittelwerte fiir Reaktor 1 und 2 und den gesamten Pro-
zess zusammengefasst. Es ist ersichtlich, dass sowohl die Produktbildungsrate als auch der
Ertragskoeffizient Ypua/gy in Reaktor 2 unter den Werten von Reaktor 1 lagen. In Reaktor 1

wurde ein Ertragskoeffizient Yxiy von (2.47 +£0.45)- 107 erreicht. Der Ertragskoeffizient

Yx/cly war in Reaktor 2 null, da die DHA-Konzentration hier schon iiber 65 g/l lag und keine
Biomassebildung mehr moglich war. Die Biotrockenmasse in Reaktor 2 ab einer DHA-
Konzentration von 70 g/l schwankte zyklusspezifisch zwischen 1.45 g/l und 1.9 g/l. Trotz der
hoheren Biomasse von 1.73 g/l nahm die Produktbildung im Vergleich zum Referenzmedium
in Reaktor 1 und 2 ab. Eine mdgliche Ursache fiir die schlechtere Produktbildung konnte sein,
dass das fiir die Glycerinumsetzung notwendige Enzymsystem nicht im gleichen Malle gebil-

det wurde, wie es bei den Referenzldufen der Fall war.
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Tabelle 4-5: Zusammenfassung der Produktbildungsrate und der Ertragskoeffizienten
Ypua/cly und Yxqy fiir die Zugabe von Saccharose im zweistufigen zyklisch betriebenen

Zulaufverfahren in der Technikumsanlage

Reaktor 1 Reaktor 2 Zweistufiges zyklisch betrie-

benes Zulaufverfahren

Produktbildungsrate [g/(1h)] 5.34+0.22 2.26 £0.77 3.8+£0.5

Ertragskoeftizient
0.74 £0.03 0.38£0.13 0.56 £ 0.08
Ypuaaly [g/g]

Ertragskoeffizient , ,
(2.47£0.45)-107 0 (1.33+£0.2)-10"
Yxaiy [g/e]

Dem zweiten Zyklus wurden bei einer Produktkonzentration von 96 g/l DHA vor dem Char-
genwechsel zwei Liter entnommen und unsteril in einem Riihrkessellaborreaktor bei 30 °C
weiterkultiviert, um die maximal mogliche DHA-Endkonzentration zu bestimmen. In
Abbildung 4-25 ist das DHA-Konzentrationsprofil fiir den zweiten Zyklus dargestellt. Es
konnte eine maximale DHA-Endkonzentration von 182 g/l nach 41 h erreicht werden. In ei-
nem vergleichbaren Zeitraum konnte bei den Referenzldufen (ohne die Zugabe von Saccharo-

se) eine DHA-Konzentration von iiber 200 g/ erreicht werden.
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Abbildung 4-25: DHA-Konzentrationsprofil nach der Zugabe von 12 g/l Saccharose im

dreistufigen Betrieb (Probe aus dem zweiten Zyklus)

4.2.4 Versuche mit 10 g/l Sorbit im Nihrmedium im Technikumsmaf@stab

Die Zugabe von 10 g/l Sorbit erfolgte diskontinuierlich nach jedem Chargenwechsel zeit-
gleich mit der Zugabe des Nahrmedienkonzentrats und dem VE-Wasser. Glycerin und Sorbit
wurden von Gluconobacter oxydans zeitgleich verwertet. Eine vollstindige Umwandlung von
Sorbit in Sorbose konnte nach vier Stunden beobachtet werden. Das DHA-
Konzentrationsprofil fiir Reaktor 1 und 2 ist in Abbildung 4-26 dargestellt. Es wurden vier
reproduzierbare Zyklen vermessen. In den Abbildung 4-27 und Abbildung 4-28 sind die Pro-
duktbildungsraten und Ertragskoeffizienten fiir Ypuasiy der einzelnen Zyklen und Reaktoren
aufgetragen. Fiir den Reaktor 1 ergaben sich Werte von 5.72 g/(lh) bis 6.89 g/(lh) und fiir Re-
aktor 2 Werte von 4.7 g/(lh) bis 5.1 g/(lh). Die Ertragskoeffizienten fiir Ypna/gy lagen zwi-
schen 0.87 und 0.93 im Reaktor 1 und 0.68 und 0.74 im Reaktor 2.
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Abbildung 4-26: DHA-Konzentrationsprofile in Reaktor 1 und 2 mit 10 g/1 Sorbit im

zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in der Technikumsanlage
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Abbildung 4-27: Produktbildungsrate von Reaktor 1 und 2 aufgetragen iiber die Zyk-
lenzahl nach der Zugabe von 10 g/l Sorbit im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulauf-

verfahren in der Technikumsanlage
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Abbildung 4-28: Ertragskoeffizient Ypua/gy von Reaktor 1 und 2 aufgetragen iiber die

Zyklenzahl nach der Zugabe von 10 g/l Sorbit im zweistufigen zyklisch betriebenen Zu-

laufverfahren in der Technikumsanlage

In Tabelle 4-6 sind die berechneten Mittelwerte fiir Reaktor 1 und 2 und den gesamten Pro-

zess dargestellt. Der Ertragskoeffizient Yx/giy betrug in Reaktor 1 (3.37i0.2)-10’2 und in

Reaktor 2 null, da die DHA-Konzentration hier schon iiber 65 g/l lag und keine Biomassebil-

dung mehr moglich war. Die maximale Biotrockenmassekonzentration in Reaktor 2 lag zwi-

schen 2.25 g/l und 3.05 g/l.

Tabelle 4-6: Zusammenfassung der Produktbildungsrate und der Ertragskoeffizienten

Ypua/cy und Yxiy fiir die Zugabe von Sorbit im zweistufigen zyklisch betriebenen Zu-

laufverfahren in der Technikumsanlage

Reaktor 1 Reaktor 2 Zweistufiges zyklisch be-
triebenes Zulaufverfahren
Produktbildungsrate [g/(1h)] 6.8 +0.07 496 +0.18 5.9+0.12
Ertragskoeffizient Ypua/ary [g/g] 0.88 £ 0.06 0.71 £ 0.02 0.79 + 0.04
Ertragskoeffizient Yxiaiy [g/g] (3.37+0.2)-107 0 (2.2+0.19)-107




98 Ergebnisse und Diskussion

In Abbildung 4-29 ist das entsprechende DHA-Konzentrationsprofil dargestellt. Der vierte
Zyklus wurde im Reaktor 1 bis zu einer DHA-Endkonzentration von 221 g/l gefahren und

dann abgebrochen. Diese wurde nach 48 h erreicht.
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Abbildung 4-29: DHA-Konzentrationsprofil nach der Zugabe von 10 g/l Sorbit im Reak-

tor 1 der Technikumsanlage (vierter Zyklus)

4.2.5 Vergleich der verschiedenen Kohlenstoffquellen

Zur Quantifizierung des Grades der Optimierung wurden die maximal erreichbare Biomasse,
der Ertragskoeffizient fiir Ypuasciy, die Produktbildungsrate und die DHA-Endkonzentration
herangezogen. In Abbildung 4-30 sind die Ergebnisse ohne und mit Zugabe von Sorbit und
Saccharose fiir das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren (DHA-Schwellwert = 65

g/1) zusammengefasst dargestellt.
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Abbildung 4-30: Vergleich von maximal erreichbarer BTM, Produktbildungsrate, Er-
tragskoeffizient Ypua/gy und DHA-Endkonzentration im zweistufigen zyklisch betrie-
benen Zulaufverfahren in der Technikumsanlage; Referenz, Saccharose 12 g/l, Sorbit 10

g/l

Die Ergebnisse in Abbildung 4-30 zeigen, dass die maximale BTM-Konzentration im Reaktor
2 durch die Zugabe einer weiteren Kohlenstoffquelle um ca. 26 % fiir Saccharose und um ca.
88 % fiir Sorbit erhoht werden konnte. Die Ertragskoeffizienten Ypuasaiy fiir die Referenzldu-
fe und die Sorbitldufe betrugen 0.79, fiir Saccharose lag er hingegen mit 0.56 deutlich niedri-
ger. Ferner wirkte sich die Zugabe von 12 g/l Saccharose kontraproduktiv auf die Produktbil-
dungsrate aus, da sie im Vergleich zu den Referenzldufen um ca. 25 % abnahm. Positiv hin-
gegen wirkte sich die Zugabe von 10 g/l Sorbit auf die Produktbildungsrate aus. Sie nahm im
Vergleich zu den Referenzldufen um ca. 17 % zu. Die in Reaktor 2 erreichte DHA-
Endkonzentration lag bei den Referenz- und Sorbitldufen um ca. 18 - 19 % hoher als bei den
Saccharoseldufen. An dieser Stelle sei auf Kapitel 2.1.3.2 verwiesen, in der sich die Ergebnis-
se aus dem Technikum teilweise widerspiegeln: Die erhohte Aktivitdt der Glycerindehydro-
genase flihrte aufgrund der Sorbitumsetzung zu einer groferen Biomassebildung, da die fiir
das Wachstum noétige Energie schneller gewonnen werden konnte. Die entsprechend groBere
Biomasse fiihrte schlieBlich nach der Umsetzung des Sorbit zu einer verstiarkten Glycerinum-

setzung. Die Zugabe von Saccharose fiihrte zwar auch zu einer hoheren Biomasse, allerdings
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ist anzunehmen, dass die fiir die DHA-Produktion benétigte Gycerindehydrogenase nicht in

gleichem Maf3e gebildet wurde und somit die Produkbildungsrate fiir DHA abnahm.

4.2.6 Variation des Schwellwertes fiir DHA in der zweistufigen Laborreaktoranlage

Als Reaktor 1 diente der Laborblasensidulenreaktor (siehe Kapitel 3.5.2) und als Reaktor 2 der
Riihrkesselreaktor (sieche Kapitel 3.5.3). Da sich der Betrieb in der Laborreaktoranlage gegen-
iiber der Technikumsanlage als weniger storanfillig erwies und aufgrund des geringeren Ma-
terialaufwandes kostengiinstiger umgesetzt werden konnte, wurden die folgenden Untersu-
chungen in der Laborreaktoranlage durchgefiihrt. Ein Nachteil gegeniiber der Technikumsan-
lage ergab sich jedoch aus den niedrigeren Produktbildungsraten.

Die bisherigen Ergebnisse zeigten, dass sich das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufver-
fahren ohne technische Probleme fiir eine DHA-Schwellwertkonzentration von 65 g/l umset-
zen lieB. Zudem konnte durch die Zugabe von 10 g/l Sorbit die Produktbildungsrate im Ver-
gleich zu den Referenzldufen um ca. 17 % gesteigert werden. Die erreichte DHA-
Endkonzentration betrug dabei 110 g/I. Um héhere DHA-Endkonzentrationen zu erreichen,
war es allerdings notwendig, den DHA-Schwellwert zu erhdhen.

Aus Kapitel 4.1.3 ist bekannt, dass die Kultur eine Regenerationsfahigkeit bis 150 g/l DHA
besitzt. Deshalb wurde nun in einem nichsten Schritt das zweistufige zyklisch betriebene Zu-
laufverfahren bei hoheren DHA-Schwellwerten durchgefiihrt. Im Laborreaktor wurden
Schwellwertkonzentrationen von 82 g/l und 101 g/l gefahren. Im Gegensatz zu den Techni-
kumsversuchen wurde die zweite Stufe in einem unsterilen, hygienischen Riihrkesselreaktor
durchgefiihrt. Als Inokulat wurden 50 ml einer in der exponentiellen Wachstumsphase befind-
lichen Schiittelkolbenkultur verwendet. Sdmtliche fiir das zweistufige zyklisch betriebene

Zulaufverfahren relevanten Betriebsparameter sind in Tabelle 4-7 zusammengefasst.

Tabelle 4-7: Spezifikationen fiir den Laborreaktorbetrieb im zweistufigen zyklisch be-

triebenen Zulaufverfahren; Zugabe von 10 g/l Sorbit

Standardeinstellung
Glycerinkonzentration 10 — 20 g/l; Zudosierung nach Bedarf
DHA-Schwellwert 82 g/l bzw. 101 g/l
Temperatur 30+0.1°C
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Restvolumen in Reaktor 1 bei Chargenwechsel | 0.03 1 (2 % des Reaktionsvolumens)
Reaktor 1 Reaktor 2
(Blasensiule) (Riihrkessel)

Reaktionsvolumen 1.5 Liter 1.47 Liter

pH 53+0.1 ungeregelt

Beliiftung 130 nl/h 130 nl/h

Nach dem Anfahrvorgang wurden iiber einen Zeitraum von ca. 120 Stunden 4 reproduzierbare
Zyklen gefahren. Die eingestellte DHA-Endkonzentration im Reaktor 1 betrug 82 g/l. Im Re-
aktor 2 wurde eine DHA-Konzentration von 161.5 g/l erreicht. Die Konzentrationsprofile fiir
DHA von Reaktor 1 und 2 sind in Abbildung 4-31 iiber der Zeit aufgetragen. Fiir den Reaktor
1 ergaben sich Produktbildungsraten von 3.7 - 4.1 g/(lh) und fiir Reaktor 2 von 3.2 - 3.7
g/(Ih). Die Produktbildungsraten im Laborreaktor lagen damit deutlich unter den erreichten
Produktbildungsraten aus dem Technikumsbetrieb. Der Ertragskoeftizient fiir Ypuasaiy lag ca.
5 % tiber dem Wert aus der Technikumsanlage. Eine Zusammenfassung ist in Tabelle 4-8

gegeben.
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Abbildung 4-31: DHA-Konzentrationsprofile fiir das zweistufige zyklisch betriebene
Zulaufverfahren im Laborreaktor; Schwellwert = 82 g/l; Zugabe von 10 g/l Sorbit
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Tabelle 4-8: Zweistufiges zyklisch betriebenes Zulaufverfahren im Laborreaktor; DHA-
Schwellwert = 82 g/l; Zugabe von 10 g/l Sorbit

Reaktor 1 Reaktor 2 Zweistufiges zyklisch betrie-

benes Zulaufverfahren

Produktbildungsrate [g/(1h)] 3.74 £0.03 3.36 +£0.22 3.55+0.13
DHA-Endkonzentration [g/1] 82.3+0.6 161.5+8.7 161.5+8.7
Ertragskoeftizient
0.85+0.04 0.81+0.1 0.83 £0.07

Ypuasaly [g/g]
Ertragskoeffizient , ,

(1.1+£0.05)-10" 0 (0.56+£0.02)-10
Yxiay [¢/g]

In einer weiteren Versuchsreihe wurden iiber einen Zeitraum von ca. 165 Stunden 5 reprodu-
zierbare Zyklen mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l gefahren. Die eingestellte DHA-
Endkonzentration im Reaktor 1 betrug 101 g/l. Im Reaktor 2 wurde eine DHA-Konzentration
von 186 g/l erreicht. Die Konzentrationsprofile fiir DHA von Reaktor 1 und 2 sind in
Abbildung 4-32 iiber der Zeit aufgetragen. Wegen HPLC-Wartungsarbeiten konnten im Reak-
tor 2 fiir den dritten Zyklus keine Konzentrationswerte gemessen werden. Fiir den Reaktor 1
ergaben sich Produktbildungsraten von 3.9 g/(lh) bis 4.1 g/(Ih) und fiir Reaktor 2 von 3.0
g/(1h) bis 3.8 g/(1h). Die Produktbildungsraten und der Ertragskoeffizient Ypuasciy fiir die bei-
den Schwellwerteinstellungen von 82 und 101 g/l im Laborreaktor unterschieden sich damit
nicht signifikant voneinander (siche Tabelle 4-8 und Tabelle 4-9). Die DHA-
Endkonzentration lag jedoch bei der Versuchsreihe mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l
um ca. 15 % hoher. Damit konnte gezeigt werden, dass ein hoherer DHA-Schwellwert deut-

lich zur Verbesserung der Gesamtleistung des Verfahrens beitrug.
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Abbildung 4-32: DHA-Konzentrationsprofile fiir das zweistufige zyklisch betriebene

Zulaufverfahren im Laborreaktor; Schwellwert = 101 g/I; Zugabe von 10 g/l Sorbit
(HPLC Wartung wihrend des 3. Zyklus R II)

Tabelle 4-9: Zweistufiger zyklisch betriebenes Zulaufverfahren im Laborreaktor; DHA-

Schwellwert = 101 g/l; Zugabe von 10 g/l Sorbit

Reaktor 1 Reaktor 2 Zweistufiges zyklisch betrie-
benes Zulaufverfahren
Produktbildungsraten [g/(1h)] 3.94+0.03 3.3+£0.35 3.62+0.19
DHA-Endkonzentration [g/1] 101.1+£2.6 186 +4.7 186 +4.7
Ertragskoeffizient
0.89 £0.05 0.82 £0.08 0.855+0.065

Youaciy [g/g]
Ertragskoeftizient 5 5

(0.97£0.14)-10" 0 (0.5£0.07)-10"

Yxaiy [g/g]
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4.2.7 Zusammenfassung der Versuche im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufver-

fahren

Das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren wurde erfolgreich im Labor- und Tech-
nikumsmafstab umgesetzt. In einem Zeitraum von 90 h wurden im Technikumsma@Bstab sie-
ben reproduzierbare Zyklen mit einer Produktbildungsrate von ca. 5.0 g/(lh) und einer DHA-
Endkonzentration von 110 g/l gefahren. Die Zugabe von Saccharose wirkte sich positiv auf
die Biomassebildung und negativ auf die Produktbildungsrate aus. Durch die diskontinuierli-
che Zugabe von 10 g/l Sorbit konnte die im System befindliche Biomasse um ca. 88 % von
1.4 g/l auf 2.6 g/l gesteigert und die Produktbildungsrate von DHA um ca. 17 % von 5.03
g/(lh) auf 5.89 g/(Ih) vergroBert werden. Die erreichte DHA-Endkonzentration in Reaktor 2
betrug 110 g/1.

In einem zweiten Schritt wurde im Labormalstab gezeigt, dass durch eine Erhéhung des
DHA-Schwellwertes auf 101 g/l eine DHA-Endkonzentration von 186 g/l erzielt werden
konnte. Die Produktbildungsrate fiir den Lauf im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulauf-
verfahren mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l betrug 3.6 g/(lh). Im Vergleich zu den
Technikumsldufen wurde festgestellt, dass im Laborreaktor die Produktbildungsrate um ca. 39

% und die maximal erreichbare Biomassekonzentration um ca. 77 % niedriger waren.
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4.3 Immobilisierung

4.3.1 Vergleich mit bisher erzielten Ergebnissen

Um eine Vergleichbarkeit zu den Ergebnissen von Hekmat [2001; 2003] im Rieselbettreaktor
zu erzielen, wurde in Vorversuchen im Laborblasensdulenreaktor mit der gleichen Medienzu-
sammensetzung (ohne CaCl, und Sorbit) und einem pH von 4.5 gearbeitet. Die mit dieser
Mediumzusammensetzung erzielte Produktbildungsrate ist geringer als bei den Versuchen aus
Kapitel 4.2. Der DHA-Schwellwert wurde auf 60 g/l eingestellt. Die Versuche wurden in der
vollautomatisierten Blasensdule im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren durchgefiihrt. In
einem ersten Schritt wurden Referenzversuche ohne Fiillkorper und damit ohne immobilisier-

ter Biomasse angesetzt.

4.3.1.1 ZyKklisch betriebenes Zulaufverfahren ohne Immobilisierung

Als Inokulat wurden 2 ml einer in der exponentiellen Wachstumsphase befindlichen Schiit-
telkolbenkultur verwendet. Die Spezifikationen fiir den Reaktorbetrieb sind in Tabelle 4-10

zusammengefasst.

Tabelle 4-10: Spezifikationen fiir den Reaktorbetrieb im zyklisch betriebenen Zulauf-

verfahren
Einstellung
Glycerinkonzentration 20 — 25 g/l; Zudosierung nach Bedarf
DHA-Schwellwert 60 g/1
Temperatur 30£0.1°C
pH 45+0.1
Luftvolumenstrom 130 nl/h
Reaktionsvolumen 1.251
Reaktorvolumen 21
Restvolumen bei Chargenwechsel 2.5 % des Reaktionsvolumens
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Uber einen Zeitraum von 350 Stunden wurden 8 Zyklen im zyklisch betriebenen Zulaufver-
fahren vermessen. Die Konzentrationsverldufe sind in Abbildung 4-33 iiber der Zeit aufge-

tragen.
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Abbildung 4-33: Konzentrationsverliufe im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren ohne

Fiillkorper mit einem nicht optimierten Medium (ohne CaCl, ; pH 4.5)

Die lag-Phase flir das Wachstum reduzierte sich wahrend der ersten 4 Zyklen von anfénglich
ca. 7 h auf dann anndhernd konstant bleibend 1 h. Die Biotrockenmasse nahm im Laufe eines
Zyklus aufgrund von Wachstum bis zu einem Wert von ca. 0.5 g/l zu. Die lag-Phase fiir die
Produktbildung reduzierte sich innerhalb der ersten 4 Zyklen von anfianglich 10 Stunden, bis
sie mit ca. 4 h einen konstanten Wert annahm. Ab dem 4. Zyklus konnte ein schwach ge-
kriimmter S-formiger Verlauf der DHA-Konzentration bis zu 60 g/l verzeichnet werden. Die
in Abbildung 4-33 dargestellte Gelostsauerstoftkonzentration durchlief in den Zyklen des
zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens ein deutliches Minimum. Der Verlauf der Geldstsau-
erstoffkonzentration war auf eine Anderung der respiratorischen Aktivitit der Zellen zuriick-
zufiihren. Die Ursache fiir die Abnahme der Respirationsaktivitidt der Mikroorganismen war
die reversible Produktinhibierung.

Es ist zu erkennen, dass die Kultur bei der gewihlten maximalen Produktkonzentration von

60 g/l nicht irreversibel geschidigt wurde. Der Ertragskoeffizient Ypua/gy von Produkt aus
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Substrat schwankte zwischen ca. 0.95 — 0.99 und der Ertragskoeffizient Yx/giy von Zellmasse
aus Substrat lag konstant bei ca. 0.01. Die Produktbildungsrate stieg von 1.27 g/(lh) im zwei-
ten Zyklus auf einen konstanten Wert von 1.86 g/(lh) nach dem fiinften Zyklus an. Fiir diesen
Anstieg waren vermutlich adaptive Effekte von Gluconobacter oxydans im Verlauf des Pro-

zesses verantwortlich.

4.3.1.2 ZyKklisch betriebenes Zulaufverfahren mit immobilisierten Zellen

Zur Durchfiihrung der Versuche im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren mit Zellriickhaltung
wurden als Triagermatrix 53 beschichtete Ralu-Ringe mit einem Feststoffvolumen von 106 ml
verwendet. Dies entsprach ca. 8.5 % des Reaktionsvolumens. Die beschichteten Ralu-Ringe
wurden als ungeordnete Packung mit einem Schiittvolumen von 514 ml in einen Gitterkorb
(Durchmesser 6.5 cm; Hohe 15.5 cm) gefiillt. Wihrend der Kultivierung waren die Ralu-
Ringe vollstindig im Nahrmedium eingetaucht. Weitere Spezifikationen fiir den Reaktorbe-
trieb sind in Tabelle 4-11 zusammengefasst. Bei einer DHA-Konzentration von 60 g/l wurde
der Chargenwechsel durchgefiihrt. Der Luftvolumenstrom wurde sukzessiv von 130 auf 360
nl/h erhoht, um ein Abfallen der Gelostsauerstoffkonzentration unter 20 % Luftséttigung zu

verhindern.

Tabelle 4-11: Spezifikationen fiir den Reaktorbetrieb im zyklisch betriebenen Zulauf-

verfahren

Einstellung

Glycerinkonzentration 20 — 25 g/l; Zudosierung nach Bedarf

DHA-Schwellwert 60 g/l

Temperatur 30£0.1°C

pH 4.5+0.1

Luftvolumenstrom 130 — 360 nl/h

Restvolumen bei Chargenwechsel 2.5 % des Reaktionsvolumens

Reaktionsvolumen 1.251

Tragermatrix Silikonbeschichtete Ralu-Ringe
Anzahl: 53 Stiick (8.5 % des Reaktionsvolumens)
Schiittvolumen: ca. 514 ml
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Der zyklisch betriebene Zulaufbetrieb wurde mit 2 ml Zellsuspension aus den Schiittelkolben
angeimpft. Uber einen Zeitraum von 430 Stunden wurden 15 Zyklen gefahren. Die Konzent-
rationsverldufe von Glycerin, DHA und Biotrockenmasse sowie der Geldstsauerstoffkon-
zentration sind in Abbildung 4-34 iiber der Zeit aufgetragen.

Unmittelbar nach dem Animpfen des Reaktors aus der Schiittelkolbenkultur war die lag-Phase
sehr ausgepridgt. Die Dauer der lag-Phase ging wieder mit steigender Zyklenzahl zuriick.
Nach dem achten Zyklus konnte fast keine lag-Phase mehr beobachtet werden. Der Verlauf

der DHA-Konzentration war dann annidhernd linear.
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Abbildung 4-34: Konzentrationsverldufe im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren mit

Fiillkorpern mit einem nicht optimierten Medium (ohne CaCl, ; pH 4.5)

Die wihrend der einzelnen Zyklen gemessene submerse Biomassekonzentration erreichte
gegen Zyklusende konstante Werte von cx = 0.5 — 0.6 g/l. Die Gelostsauerstoffkonzentration
durchlief, dquivalent zu den Referenzversuchen, ein ausgeprigtes Minimum, welches auf re-
spiratorische Effekte zurlickzufiihren war. Wéhrend des zweiten, sechsten und dreizehnten
Zyklus wurde der Luftvolumenstrom auf 195 nl/h, 260 nl/h und 360 nl/h erh6ht, um eine Sau-
erstofflimitation zu vermeiden. Die zunehmende Sauerstoffzehrung war auf eine zunehmende

Immobilisierung von Gluconobacter oxydans an die Tragermatrix zuriickzufithren. Die Pro-
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duktionszyklen wurden mit zunehmender Prozessdauer immer kiirzer und verringerten sich
ausgehend von 51 Stunden im ersten Zyklus auf 20 Stunden im 15. Zyklus, da die Produktbil-
dungsrate des Systems zunahm und gleichzeitig die lag-Phase abnahm. Dies entsprach einer
Abnahme der Zyklendauer um 60 %. Die Produktbildungsrate stieg innerhalb von 17 Tagen
von 1.45 g/(1h) auf 3.12 g/(1h). Dies entsprach einer Steigerung um ca. 115 %. Der Ertragsko-
effizient Ypuascly von Produkt aus Substrat schwankte zwischen 0.95 — 0.99 und der Ertrags-
koeffizient Yx/Giy von Zellmasse aus Substrat lag bei ca. 0.01. Beide Ertragskoeftizienten
blieben wihrend der Kultivierungsdauer konstant.

Verglichen mit der maximalen Produktbildungsrate der Referenzversuche von 1.86 g/(lh)
stieg die Produktbildungsrate mit immobilisierten Zellen um ca. 70 %. Wie bereits erwihnt,
zeigten die Laufe im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren ohne Zellriickhaltung, dass die
Produktbildungsrate aufgrund adaptiver Effekte bis zum fiinften Zyklus anstieg und ab dem
fiinften Zyklus ein konstantes Niveau erreichte. Die Zunahme der Produktbildungsrate mit
Zellriickhaltung resultierte hingegen aus einer Uberlagerung von adaptiven Effekten und dem
zunehmenden Einfluss der Immobilisierung. Da beide Versuchsreihen unter den gleichen Be-
dingungen durchgefiihrt wurden, war anzunehmen, dass die adaptiven Effekte ungefdahr von
gleicher Auspridgung waren. Um den Grad der Immobilisierung darzustellen, wurde deshalb
der Einfluss der Immobilisierung vom Einfluss der adaptiven Effekte mit Hilfe von Gleichung
(4-1) separiert:

Ati = Tgepi — ¢ (4-1)

Immob i

mit i = Zyklusnummer

Durch die Zeitdifferenz At; der Zyklendauer des i-ten Zyklus des Referenzverlaufes mit der
entsprechenden Zyklenzeit des Versuches mit Zellriickhaltung konnte nun die Akkumulation
des Biofilms in Abhingigkeit der Zyklenanzahl dargestellt werden. Auf diese Weise konnten
die Adaptionseffekte der Zellen kompensiert werden. In Abbildung 4-35 ist der Verlauf der
Biomasseakkumulation ab dem zweiten Zyklus quantitativ dargestellt. Da der Verlauf des
ersten Zyklus stark vom Zustand des Inokulates abhing, wurde dieser Zyklus in der Auftra-
gung nicht beriicksichtigt. Ab dem 8'ten Zyklus der Referenzldufe wurde als Zyklendauer die

gemittelte Zyklendauer vom 6'ten bis 8 ten Zyklus verwendet.
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Abbildung 4-35: Quantitative Darstellung des Verlaufs der Biomasseakkumulation
durch das Auftragen der Zyklenanzahl iiber die zeitliche Differenz der Produktionszyk-
len nach Gleichung (4-1)

In Abbildung 4-35 sind, wie in Kapitel 2.3 beschrieben, die verschiedenen Phasen der Bio-
masseakkumulation ersichtlich. In der Induktionsphase, in der die Primérbesiedelung statt-
fand, mussten sich die Zellen an die herrschenden Bedingungen im Reaktor adaptieren. Die
immobilisierte Biomasse wirkte sich noch nicht signifikant auf das System aus. Die Lange der
Induktionsphase ging bis zum 6. Zyklus. Danach ging die Biofilmbildung in eine lineare Ak-
kumulationsphase iiber. Die Akkumulation des Biofilms erfolgte durch die Adsorption neu
hinzukommender Organismen und das Wachstum bereits anhaftender Zellen. Die Plateau-
Phase und die damit verbundene maximale Biomassebeladung wurde in den durchgefiihrten
Experimenten nicht erreicht.

Es wurde eine sukzessive Steigerung der Produktbildungsrate wihrend des Kultivierungspro-
zesses erzielt. Dafiir war die Zunahme der Anzahl der aktiven immobilisierten Mikroorganis-
men verantwortlich. Das zyklisch betriebene Zulaufverfahren mit immobilisierten Zellen
zeigte demnach deutliche Vorteile gegeniiber der Betriebsweise ohne Zellriickhaltung. In

Tabelle 4-12 sind die Ertragskoeffizienten Ypua/gy und Yx/Gry und die maximalen Produktbil-
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dungsraten der verschiedenen Versuchsreihen im Vergleich zu den Versuchsreihen von Hek-

mat [2001; 2003] im Rieselbettreaktor dargestellt.

Tabelle 4-12: Vergleich von Ertragskoeffizient, Produktbildungsrate und Raum-Zeit-

Ausbeute ohne und mit Immobilisierung auf Basis hydrophilierter und silikonbeschich-

teter Raluringe

Betriebsweise zyklisch betriebenes Zu- | zyklisch betriebe- | zyklisch betriebe-
laufverfahren mit nen Zulaufverfah- |nen Zulaufverfah-
Zellriickhaltung ren ohne Zellriick- | ren mit
haltung Zellriickhaltung
Reaktortyp Rieselbettreaktor Blasensdule Blasensdule
Tragermatrix Hydrophilierte Raluringe Silikonbeschichtete
[Hekmat; 2001; 2003 ] Raluringe
Ertragskoeffizient Ypua/giy
0.8 0.95-0.99 0.95-0.99
[g/g]
Reaktionsvolumen V, [I] 32 1.25 1.25
Reaktorvolumen Vg [1] Riihrkessel: 45 5 5
Kolonne: 40
Fillkorperschiittvol. V. [1] 40 - 0.514
Anderung der
1.6-2.8 1.27-1.86 1.57-3.38
Produktbildungsrate
in 17 Tagen in 14 Tagen in 17 Tagen
[g/(Ih)]
Anderung der
6 0.6-1.0 0.8-1.2 1-2.1
Raum-Zeit-Ausbeute
in 17 Tagen in 14 Tagen in 17 Tagen

[g/(Ih)]

Zum Vergleich dieser drei Betriebsweisen wurde die Raum-Zeit-Ausbeute herangezogen, da

so das Verhiltnis aus Reaktionsvolumen zu Gesamtreaktorvolumen mitberiicksichtigt wurde.

Fiir die Zellriickhaltung mit silikonbeschichteten Raluringen in der Blasenséule stellte sich im

Vergleich zu der Zellriickhaltung mit hydrophilierten Raluringen im Rieselbettreaktor eine ca.

® Die Raum-Zeit Ausbeute ist definiert als A, _, =

Vi Cpnai ~Cpuay

v

ges

tl_tO

mit 0: Anfang; 1: Ende
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um den Faktor 2 hohere Raum-Zeit-Ausbeute ein. In beiden Versuchsreihen betrug die Kulti-
vierungsdauer 17 Tage. Die verbesserte Immobilisierung bei den silikonbeschichteten Ralu-
ringen lief sich auf den Schutz der angelagerten Mikroorganismen vor Abrasion und der ver-

besserten Sauerstoffversorgung tiber die Silikonmatrix zuriickfiihren.

4.3.2 Immobilisierung von Gluconobacter oxydans bei optimiertem Sorbitmedium

Auf Basis der in Kapitel 3.2 angegebenen Medienzusammensetzung und der Zugabe von 10
g/l Sorbit wurden nun weitere Laufe im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren mit silikonbe-
schichteten Raluringen im Laborreaktor durchgefiihrt. Referenzldufe im zweistufigen zyklisch
betriebenen Zulaufverfahren mit einem DHA-Schwellwert von 82 g/l sind in Kapitel 4.2.6 zu
finden. Auffallend an diesen Referenzldufen war, dass es im Vergleich zu den Vorversuchen
in Kapitel 4.3.1.1 zu keinen nennenswerten adaptiven Anpassungseffekten kam. Zur Durch-
fiihrung der Versuche im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren mit Zellriickhaltung wurden
als Tragermatrix nunmehr 130 neu beschichtete Ralu-Ringe mit einem Feststoffvolumen von
300 ml verwendet. Dies entsprach ca. 25 % des Reaktionsvolumens. Die Beschichtung war
ca. 14 % diinner als in den Vorversuchen, da die Silikonbeschichtung durch eine verbesserte
Herstellungstechnik feiner aufgetragen werden konnte. Die beschichteten Ralu-Ringe wurden
als ungeordnete Packung mit einem Schiittvolumen von 1250 ml oberhalb der Begasungsein-
richtung fixiert. Wahrend der Kultivierung waren die Ralu-Ringe vollstindig im Ndhrmedium
eingetaucht. Als Inokulat wurden 50 ml einer in der exponentiellen Wachstumsphase befind-
lichen Schiittelkolbenkultur verwendet. Die Spezifikation fiir den Reaktorbetrieb ist in

Tabelle 4-13 zusammengefasst.

Tabelle 4-13: Spezifikationen fiir den Reaktorbetrieb im zyklisch betriebenen Zulauf-

verfahren mit Immobilisierung; Zugabe von 10 g/l Sorbit

Einstellung
Glycerinkonzentration 10 — 20 g/1; Zudosierung nach Bedarf
DHA-Schwellwert 65 g/l1; 80 g/l;
Temperatur 30£0.1°C
pH 53+0.1
Luftvolumenstrom 130 nl/h
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Reaktionsvolumen 1.21
Restvolumen bei Chargenwechsel 2.5 % des Reaktionsvolumens
Tragermatrix Silikonbeschichtete Ralu-Ringe

Anzahl: 130 Stiick (25 % des Reaktionsvolumens)

Schiittvolumen ca. 1250 ml

Um die Anwuchsbedingungen zu verbessern und somit die Immobilisierung zu beschleunigen
wurde der DHA-Schwellwert fiir die ersten fiinf Zyklen auf 65 g/l eingestellt. Uber einen
Zeitraum von 430 h wurden 26 Zyklen gefahren. Die Konzentrationsverldufe sind in
Abbildung 4-36 iiber der Zeit aufgetragen. Aufgrund von Wartungsarbeiten an der HPLC
wurde zwischen der 320'sten und 370'sten Stunde nicht gemessen. Unmittelbar nach dem
Animpfen des Reaktors aus der Schiittelkolbenkultur betrug die lag-Phase 4 h. Die Dauer der
lag-Phase ging mit steigender Zyklenzahl zuriick. Nach dem siebten Zyklus konnte keine lag-
Phase mehr beobachtet werden.

Wihrend dem 23’ten bis zum 25 ten Zyklus wurde die submerse Biomassekonzentration im
Reaktor gemessen. Sie betrug gegen Ende der Zyklen cx = 0.6 + 0.04 g/l und lag damit trotz
der Zugabe von Sorbit in der gleichen GroBenordnung wie bei den Vorversuchen. In
Abbildung 4-36 ist zu erkennen, dass die Gelostsauerstoftkonzentration mit steigender Zyk-
lenzahl abnahm. Dies deutete auf eine zunehmende Immobilisierung von Gluconobacter oxy-
dans hin.

Der Ertragskoeffizient Ypua/ciy von Produkt aus Substrat betrug 0.87 + 0.05 und der Ertrags-
koeffizient Yx/giy von Zellmasse aus Substrat lag bei ca. 0.65. Beide Ertragskoeffizienten
blieben wihrend der Kultivierungsdauer konstant. Die Raum-Zeit-Ausbeute nahm wihrend
der Kultivierungsdauer von 18 Tagen von anfanglich 2.2 g/(lh) auf 3.7 g/(lIh) zu. Dies ent-
sprach einer Zunahme um ca. 69 %. Verglichen mit den Referenzldufen aus Kapitel 4.2.6
nahm die Raum-Zeit-Ausbeute um ca. 32 % zu. In Tabelle 4-14 sind die Ergebnisse der Laufe

im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren mit und ohne Immobilisierung zusammengefasst.
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Abbildung 4-36: Konzentrationsverlidufe im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren mit

silikonbeschichteten Raluringen in der Laborblasensiule (Wartung der HPLC zwischen

320 — 370 h)

Tabelle 4-14: Vergleich der Ertragskoeffizienten und der Produktbildungsraten mit und

ohne Immobilisierung; Zugabe von 10 g/l Sorbit

Betriebsweise zykl. betr. Zulauf- |zykl. betr. Zulaufverfahren mit
verfahren ohne Zellriickhaltung
Zellriickhaltung
(Tabelle 4-8; R I)
Tragermatrix - Silikonbeschichtete Raluringe
Ertragskoeffizient Ypuascy [g/g] 0.85+£0.04 0.87 £0.05
Reaktionsvolumen V; [I] 1.5 1.2
Reaktorvolumen Vies [1] 2 2
Fiillkorperschiittvol. V. [1] - 1.25
Anderung der 3.74 £ 0.03 nach 3.5-5.9in
Produktbildungsrate [g/(1h)] 6 Tagen 18 Tagen
Anderung der 2.81 £ 0.02 nach 22-3.7in

Raum-Zeit-Ausbeute [g/(1h)]

6 Tagen

18 Tagen
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In Abbildung 4-37 ist die Raum-Zeit-Ausbeute der Laufe im zyklisch betriebenen Zulaufver-
fahren mit Immobilisierung gegen die Zyklenzahl aufgetragen. Bis zum flinften Zyklus war
fiir einen Schwellwert von 65 g/l keine signifikante Anderung der Raum-Zeit-Ausbeute er-
kennbar. Die Immobilisierung befand sich in der Induktionsphase. Das Verhalten der Kultur
zwischen dem fiinften und zehnten Zyklus wurde vom Ubergang von der Induktionsphase in
die logarithmische Wachstumsphase geprigt. Uberlagert wurde dieser Ubergang durch adap-
tive Anpassungseffekte wegen der Erhohung des Schwellwertes von 65 g/l auf 82 g/l. Ab dem
zehnten Zyklus war eine lineare Zunahme der Raum-Zeit-Ausbeute erkennbar. Die Biofilm-

akkumulation war demnach annidhernd linear.
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Abbildung 4-37: Darstellung des Verlaufs der Biomasseakkumulation durch Auftragen
der Raum-Zeit-Ausbeute der Produktionszyklen gegen die Zykluszahl

4.3.3 Einfluss des DHA-Schwellwertes auf die Immobilisierung

In Tabelle 4-15 sind die Ergebnisse der Immobilisierung mit und ohne optimierten Nahrmedi-
um gegeniibergestellt. Es ist deutlich erkennbar, dass mit dem optimierten Ndhrmedium so-

wohl bei den Referenzldufen als auch bei der Immobilisierung deutlich hohere Produktbil-
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dungsraten erzielt wurden. Die Ursache dafiir war in der Zugabe von 1.5 g/l Calciumchlorid

(Kapitel 2.1.3) und 10 g/l Sorbit (Kapitel 4.2.4) zu finden.

Tabelle 4-15: Vergleich der Immobilisierung mit und ohne optimiertem Medium in der

Laborblasensiule
Vorversuche Versuche mit optimiertem Medium

Referenzldufe | Immobilisierung | Referenzldufe Immobilisierung
DHA-Schwellwert 60 g/l 60 g/l 82 g/l 82 g/l
Raum-Zeit-Ausbeute 1.2 g/(1h) 2.1 g/(1h) 2.8 g/(1h) 3.7 g/(1h)
Proz. Steigerung der

75 % 32 %

Raum-Zeit-Ausbeute

Im Vergleich zu den Vorversuchen mit Immobilisierung war die prozentuale Steigerung der
Produktbildungsrate mit dem optimierten Medium trotz héheren Schiittvolumens im ver-
gleichbaren Zeitraum um 43 % niedriger. Ein moglicher Grund dafiir war, dass die Kultur in
den Vorversuchen aufgrund des niedriger angesetzten Schwellwertes von 60 g/l im Vergleich
zu 82 g/l besseren Bedingungen fiir das Wachstum und folglich fiir die Immobilisierung aus-
gesetzt war. Die besseren Wachstumsbedingungen resultierten dabei aus einer niedrigeren
integralen DHA-Inhibition. Allgemein lésst sich feststellen, dass mit zunehmendem DHA-

Schwellwert die Immobilisierung erschwert wurde.
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4.3.4 Zweistufiges zyklisch betriebenes Zulaufverfahren mit Zellriickhaltung

In einem zweiten Schritt wurde das Verhalten der Kultur nach dem Chargenwechsel in der
zweiten Reaktorstufe (Riihrkessel; Reaktionsvolumen = 1.2 1) untersucht. In Abbildung 4-38
ist das DHA-Konzentrationsprofil fiir das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren
mit Immobilisierung im ersten Reaktor und ohne Immobilisierung im zweiten Reaktor darge-

stellt.
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Abbildung 4-38: DHA-Konzentrationsprofil des zweistufigen zyklisch betriebenen Zu-
laufverfahrens in der Laborreaktoranlage mit Immobilisierung, DHA-Schwellwert = 82
g/l, Darstellung von 4 einzelnen Zyklen aus Abbildung 4-36 und manuell vermessener

zweiter Reaktorstufe

Verglichen mit den Referenzldufen von Kapitel 4.2.6 ist ersichtlich, dass die erzielte Produkt-
bildungsrate der zweiten Reaktorstufe mit 3.52 g/(1h) iiber dem Wert der zweiten Reaktorstufe
der Referenzldufe von 3.36 g/(lh) lag. Die erreichte DHA-Endkonzentration lag hingegen mit
durchschnittlich 137.5 g/l deutlich unter dem Referenzwert von 161.5 g/l (siche Tabelle 4-16).
Aufgrund der durch die Immobilisierung verkiirzten Zyklendauer im ersten Reaktor war die
Kultivierungsdauer im zweiten Reaktor ebenfalls verkiirzt und fiihrte daher zu einer niedrige-

ren DHA-Endkonzentration.
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Tabelle 4-16: Vergleich des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens in der

Laborreaktoranlage mit und ohne Immobilisierung

Zweistufiges zyklisch betrie- | Zweistufiges zyklisch betrie-
benes Zulaufverfahren mit benes Zulaufverfahren ohne
Immobilisierung Immobilisierung (Kap. 4.2.6)
DHA-Schwellwert [g/1] 81.7+£2.1¢g/l 82.3+£0.6
DHA-Endkonzentration [g/1] 137.5+5.5 161.5+8.7
Produktbildungsrate [g/(1h)] 5.9 nach 18 Tagen 3.74 £ 0.03 nach 6 Tagen
(erste Stufe) Vr=121 Vr=151
Produktbildungsrate [g/(1h)] 3.52+0.1 3.36 £0.22
(zweite Stufe) V=121 Ve =1.471
Produktbildungsrate [g/(1h)] 4.71 £0.05 3.55+0.13
(RI und RII) Vr=2.41 Ve =2.971
Raum-Zeit-Ausbeute [g/(1h)] 2.84 2.64

Eine Erhohung des DHA-Schwellwertes zur Verldngerung der Zyklenzeit der ersten und
zweiten Stufe wiirde zwar zu einer hoheren DHA-Endkonzentration fiihren, allerdings auch
zu einer schlechteren Immobilisierung in der ersten Stufe, weil die immobilisierte Biomasse
einer langeren Zeit hoheren DHA-Konzentrationen ausgesetzt wire. Um sowohl eine addqua-
te Immobilisierung als auch eine hohe Produktendkonzentration zu erreichen, wire daher eine

dritte Reaktorstufe notwendig.

4.3.5 Zusammenfassung der Immobilisierungsversuche

Die zur Immobilisierung verwendeten silikonbeschichteten Ralu-Ringe boten aufgrund der in
Kapitel 2.4 beschriebenen Eigenschaften wie der Permeabilitdt der Silikonbeschichtung fiir
Sauerstoff eine gute Voraussetzung fiir die Immobilisierung von Gluconobacter oxydans. Mit
Hilfe der silikonbeschichteten Ralu-Ringe konnte die aktive Biomasse in der ersten Reaktor-
stufe des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens erhoht und somit die Produkt-
bildungsrate des Systems gesteigert werden. Die Biofilmbildung erfolgte dabei nach dem im

Kapitel 2.3 beschriebenen klassischen Schema. Die Induktionsphase dauerte ca. 100 h. An-
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schlieend ging die Biofilmbildung in die Akkumulationsphase iiber. Nach einer Kultivie-
rungsdauer von ca. 17 Tagen wurde der Versuch wegen technischer Probleme noch vor dem
Erreichen der von Flemming postulierten Plateauphase abgebrochen [Flemming; 1991]. Wah-
rend dieser Zeitspanne lie sich die Zunahme der aktiven Biomasse in der Laborblasenséule
durch Immobilisierung anhand des stirker werdenden Sauerstoffverbrauches und der kiirzer
werdenden Zyklenzeit bis zum Erreichen des DHA-Schwellwertes erkennen (Abbildung
4-36). Auf Basis der optimierten Ndhrmedienzusammensetzung und einem DHA-Schwellwert
von 82 g/l konnte die Raum-Zeit-Ausbeute im Laborreaktor um 32 % auf 3.7 g/(lh) gesteigert
werden. Zudem konnte beobachtet werden, dass die Zunahme der Biomasse wihrend der Ak-
kumulationsphase entscheidend von der Hohe des DHA-Schwellwertes beeinflusst wurde.
Eine Erh6éhung des DHA-Schwellwertes fithrte zu einer hdheren Produktinhibition und
schlieBlich zu einer langsameren Ausbildung des Biofilms.

Die sukzessive Erhohung der Produktbildungsrate in der ersten Reaktorstufe fiihrte zu einer
Verkiirzung der Zyklenlaufzeit in Reaktor 1 und 2, da der DHA-Schwellwert schneller er-
reicht wurde. Durch die verkiirzte Kultivierungsdauer nahm die DHA-Endkonzentration bei
einem DHA-Schwellwert von 82 g/l von 161.5 g/l auf 137.5 g/l ab. Um hohere DHA-
Endkonzentrationen mit einer Immobilisierung in Reaktor 1 zu erreichen, wire es deshalb
zweckmiBig, eine weitere Reaktorstufe hinzuzufiigen und den Prozess im zyklisch betriebe-
nen Zulaufverfahren als dreistufige Reaktorkaskade zu betreiben. Dies ist allerdings mit deut-
lichen Investitionskosten verbunden. Um die Wirtschaftlichkeit des Verfahrens zu erhohen,
bietet es sich an, nur die erste Stufe unter steriltechnischen Bedingungen zu betreiben. Den
Vorteilen einer semikontinuierlichen Prozessfiihrung im Vergleich zur diskontinuierlichen
Prozessfiihrung stehen die Nachteile einer aufwéndigeren Handhabung und hoéhere Investiti-
onskosten gegeniiber. Zudem ist das Langzeitverhalten der immobilisierten Kultur nicht be-
kannt. AbschlieBend ldsst sich feststellen, dass das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufver-
fahren mit Immobilisierung eine interessante Alternative zu dem in der Industrie betriebenen

Zulaufverfahren darstellt.
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4.4 Modellrechnungen und Vergleich mit Messungen

4.4.1 Verdeutlichung des Einflusses der Vorgeschichte der Kultur

Um die Relevanz des in Kapitel 2.5.1 dargestellten Verzugszeitmodelles zu verdeutlichen,
wurde der Verlauf der Wachstumsrate fiir einen Zyklus im zyklisch betriebenen Zulaufverfah-
ren im Labormafstab mit DHA-Schwellwerten von 82 g/l und 101 g/l untersucht. In
Abbildung 4-39 ist der Verlauf dargestellt. Zur Darstellung der Wachstumsrate wurde die
experimentell bestimmte Biotrockenmassekonzentration durch einen geeigneten Fit geglittet.
Aus den geglitteten Werten wurde schlieBlich die Wachstumsrate mit Hilfe von Gleichung
(4-2) ermitteln:

c i+1)—c 1
g i+08) =2 e (A (4-2)
Cx ges i+ + Cx ges (1) td+1)—t(@)
Zur Berechnung der Wachstumsrate . wurde die Biotrockenmassekonzentration cy .. an-

statt der Konzentration der teilungsféhigen Zellen ¢, herangezogen, da die verschiedenen

Zelltypen nur unter erheblichen Aufwand separat gemessen werden konnten. Trotz dieses
systematischen Fehlers bei der Bestimmung der spezifischen Wachstumsrate blieb die relative

Aussagekraft der Ergebnisse erhalten.
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Abbildung 4-39: Verlauf der Wachstumsrate iiber der Zeit fiir einen Zyklus im zyklisch
betriebenen Zulaufverfahren im Laborblasensiulenreaktor mit DHA-Schwellwerten

von 82 g/l und 101 g/I; Restvolumen bei Chargenwechsel: 2 %

Die schlagartige Verdnderung der Konzentrationsverhiltnisse nach einem Chargenwechsel im
Reaktor fiihrte zu einer verzogerten Zunahme der Wachstumsrate. Ein DHA-Schwellwert von
82 g/l verursachte eine Verzugszeit von ca. 4 h bis zum Erreichen der maximalen Wachstums-
rate. Ein DHA-Schwellwert von 101 g/l sogar von ca. 6 h.

Ein weiteres Beispiel stellen die in Abbildung 4-4 (S. 72) dargestellten Ergebnisse dar. Hier
ist deutlich erkennbar, dass die Kultur aufgrund der unterschiedlich langen Einwirkdauer von
130 g/l DHA erst deutlich verzogert mit einer signifikant messbaren Sauerstoffveratmung
begann. Die unterschiedliche Lénge der Lagphasen war auf die Vorgeschichte zuriickzufiih-
ren. Beide Beispiele belegen daher, dass nicht nur die aktuell im Milieu herrschenden Bedin-

gungen sondern auch die Vorgeschichte eine gro3e Rolle spielen.
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4.4.2 Anpassung des Modells an experimentelle Daten

4.4.2.1 Parameteroptimierung

Im Kapitel 2.5 wurde fiir das semikontinuierliche Verfahren ein geeignetes kinetisches Mo-
dell entwickelt, welches an experimentelle Daten angepasst werden musste. Das kinetische
Modell besitzt 35 Parameter welche iiberwiegend experimentell nicht direkt zuginglich wa-
ren. Die Bestimmung eines geeigneten Parametersatzes konnte nur numerisch erfolgen, da das
verwendete Differenzialgleichungssystem analytisch nicht 16sbar war.

Bei der Parameteroptimierung wurde als kennzeichnende Grofle die Fehlerquadratsumme
bestimmt. Als Minimierungskriterium galt es, die kleinste mogliche Fehlerquadratsumme zu

finden (Gleichung 4-3):

06 =20

: arngZk: 3 (yji _f(xjve*))z

(4-3)

Es wurde je Messgrof3e k das Quadrat des Abstandes jedes Messwertes n von den berechneten
Werten ermittelt, durch die entsprechende Varianz ¢* dividiert und anschliefend summiert. Je
kleiner die Fehlerquadratsumme war, desto besser stimmten die berechneten mit den experi-
mentellen Werten tiberein. Durch eine zusitzliche Gewichtung des Fehlerquadrats der einzel-
nen Messgroflen mit den in Tabelle 4-17 dargestellten Multiplikatoren wurden die Messwerte
fiir die DHA-Konzentration stirker beriicksichtigt, um eine bessere Anpassung an diese Werte

zu erhalten.

Tabelle 4-17: Gewichtungsfaktoren der einzelnen Kenngrofien

Kenngrole Coma Co Coes n T

Gewichtung |2 1 1 1 1

Zur Parameteroptimierung wurden die Monte-Carlo Methode und die Simplex-Methode he-
rangezogen. Um einen geeigneten Startbereich fiir die Monte Carlo Methode zu ermitteln, war

es von besonderer Bedeutung, mit einem geeigneten Anfangswertdatensatz zu beginnen. Fiir
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die kinetischen Parameter von p und m wurde dieser nach dem Modell von Bonomi [1992]
mittels Linearisierung ermittelt. Fiir die Parameter des Verzugszeitmodells wurden die Werte
von Kruppa [1997] verwendet. Geeignete Startwerte fiir die  Parameter

Hierits Miot> Kppa et UNd Ky o des Segregationsmodells wurden empirisch auf Basis des in

Abbildung 4-16 (Seite 84) dargestellten DHA-Einflusses auf die Kultur gewonnen. Zur ge-
nauen Ermittlung des Fehlerquadratminimums wurde schlieBlich der beste Parametersatz der
Monte-Carlo-Methode fiir eine weitere Optimierung als Startwert fiir die Simplex-Methode

herangezogen.

4.4.2.2 Anpassung an experimentelle Werte zur Ermittlung der Modellparameter

Die Parameteranpassung erfolgte jeweils an einen Datensatz aus dem Laborreaktor und an
einen Datensatz aus der Technikumsanlage, da sich der Labormaflstab vom Technikums-
mafstab durch niedrigere Biomassekonzentrationen und Produktbildungsraten unterschied.
Eine Uberpriifung der Modellgiite wurde anhand der Laborreaktoranpassung vorgenommen,
da hierfiir eine groBere Menge an experimentellen Werten zur Verfiigung stand. Die Optimie-
rung des zweistufigen Verfahrens wurde hingegen mit der Technikumsanpassung vorgenom-
men, da hier eine bessere Ubertragbarkeit auf den groBtechnischen Mafstab gegeben war. Als
geeigneter experimenteller Datensatz fiir die Anpassung an die Technikumsversuche wurden
die Messwerte des zweiten bis vierten Zyklus im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulauf-
verfahren aus Abbildung 4-26 verwendet. Der Parametersatz fiir den Laborreaktor wurde an
den dritten und fiinften Lauf des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens mit ei-
nem DHA-Schwellwert von 101 g/l in Abbildung 4-32 angepasst. Es erfolgte fiir beide
Parameterséitze neben der Anpassung an die DHA-, Sauerstoff- und BTM-Konzentrationen
auch eine Anpassung an die kinetischen Gréen p und @, um eine optimale Bestimmung der
Verzugszeitparameter zu ermdglichen.

Um die Anzahl der zu optimierenden Parameter so gering wie mdglich zu halten, wurden die
experimentell zugédnglichen Parameter von der Optimierung ausgeschlossen. So war bei-
spielsweise der kra durch eine Vielzahl von Experimenten hinreichend genau bestimmt, so
dass eine Optimierung keine Verbesserung bewirkt hitte. Auch der Ertragskoeffizient Yp/s
wurde bereits durch mehrere Versuche mit dem zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufver-
fahren hinreichend experimentell bestimmt. Des Weiteren war es beim vorliegenden Verfah-

ren nicht notwendig, die Parameter zu optimieren, die sich auf den Glycerinverbrauch bezo-
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gen, da sie experimentell hinreichend genau in der Arbeit von Wethmar [1997] bestimmt
wurden. Zudem wurde die Glycerinkonzentration auf 15 g/l konstant gehalten, was zur Folge
hatte, dass weder Glycerinlimitierung noch -inhibierung auftraten. Die folgenden 5 Parameter

wurden deshalb jeweils nicht optimiert (Tabelle 4-18 und Tabelle 4-19):

Tabelle 4-18: Festgelegte nicht optimierte Parameter fiir den Laborreaktor (5 Parame-

ter)

Youa. aiy = 8.50 - 107 [g/g] (experimentell bestimmt)
Y sorbose, Sorbit = 8.00 - 107" [&/g] (experimentell bestimmt)
k,-a=1.62-10 [1/h] (experimentell bestimmt)
W =1.16 -10 [2/1] (Wethmar [1998])

-1
K, =8.00-10 (/1] (Wethmar [1998])

Tabelle 4-19: Festgelegte nicht optimierte Parameter fiir die Technikumsanlage (5 Pa-

rameter

Youa. iy = 8.10 - 10 [g/g] (experimentell bestimmt)
Y Sorbose, sorbit = 8.00 - 107 [g/g] (experimentell bestimmt)
k, -a=3.80-10" [1/h] (experimentell bestimmt)
W=1.16 -10 [2/1] (Wethmar [1998])

Kgy =8.00- 107" [/1] (Wethmar [1998])

Die Ertragskoeffizienten Ygiy,pna zwischen dem Labor- und Technikumsbetrieb unterschei-
den sich um ca. 5 %. Die Ertragskoeffizienten Y sorbosesorvit Sind hingegen identisch. Die Ab-
weichung des kpa zwischen der Labor- und Technikumsanlage ist auf die unterschiedliche

Begasungsart zuriickzufiihren.




Ergebnisse und Diskussion 125

4.4.3 Parametersatz fiir den Laborreaktor

Zunichst wurden die Parameter an die Laborreaktorversuche mit den in Tabelle 4-20 bis
Tabelle 4-22 aufgefiihrten Startwerten und Randbedingungen angepasst. Fiir die Modellrech-
nungen wurde auf die experimentell zugrundeliegenden Startwerte zurlickgegriffen. Dabei
wurde angenommen, dass die im Inokulat enthaltene Biomasse keine sterilen und toten Zellen
enthielt (cx gesi=0 = cx,=0 = 0.003 g/l). Die Anpassung erfolgte an die Daten des dritten und
flinften Laufes des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens mit einem DHA-

Schwellwert von 101 g/l in Abbildung 4-32 (Seite 103).

Tabelle 4-20 : Startwerte fiir Sauerstoff, Substrate und Produkte

Anfangskonzentration des Sauerstoffes: Cor=0=7.5 [mg/1]
Anfangskonzentration des Substrates Glycerin: Caly,=0 = 15 [g/1]
Anfangskonzentration des Substrates D-Sorbit: Csorbitt=0 = 10 [g/1]
Anfangskonzentration des Produktes DHA: CpHA=0 = 0 [g/1]
Anfangskonzentration des Produktes L-Sorbose: CSorbose,t=0 = 0 [g/1]
Anfangskonzentration der Bakterien: Cx ges,=0 = 0.003  [g/1]
Anfangskonzentration der lebenden Bakterien: cx1e=0 = 0.003 [g/1]
Anfangskonzentration der sterilen Bakterien: CX sterilt=0 = 0 [g/1]
Anfangskonzentration der toten Bakterien: CX.tot.t=0 = 0 [g/1]

Tabelle 4-21: Startwerte fiir die Produktbildungs- und Wachstumsraten

Anfangswert der inst. Produktbildungsrate fiir DHA: Tlinst DHA =0 = 0 [g/(gh)]
Anfangswert der inst. Produktbildungsrate fiir L-Sorbose: Tlinst Sorbose.=0 = 0 [g/(gh)]
Anfangswert der inst. Wachstumsrate durch Glycerin: Winst,Gly,=0 = 0 [1/h]
Anfangswert der ersten Ableitung der inst. Wachstumsrate: W inst,Gly,=0 = O [1/h?]
Anfangswert der inst. Wachstumsrate durch D-Sorbit: Winst,Sorbit,=0 = O [1/h]

Anfangswert der ersten Ableitung der inst. Wachstumsrate: Winst Sorbitt=0 = 0 [1/h?]
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Tabelle 4-22: Randbedingungen fiir den Laborreaktor

Reaktionsvolumen Reaktor 1:

Restvolumen der Fliissigkeit nach der Entleerung:

Schwellwert fiir den Chargenwechsel:

V=15 1]

Viest = 0.03 1]

SWpia= 101 [g/1]

Tabelle 4-23 zeigt die Ergebnisse der Parameteroptimierung fiir den Laborreaktor.

Tabelle 4-23: Optimierter Parametersatz des segregierten Verzugszeitmodells fiir den

Laborreaktor (30 Parameter)

Kinetik

Moway =2:37-107 | [1/4] A, =9.91-10' [¢/¢]
oo = 471-1070 | [1/h] Agpoe =2.39-10" g/ ¢]
Ko, =3.14-102 | [mg/1] B,, =156 lg/(g-h)]
Koo =4.96-102 | [mg/1] K, gy =2.80-107" [g/1]
Ko =5:28 [e/1] K,o=592:10" [mg /1]
K, =4.55-107 [1/g]

Stochiometrie

Yyay =9.70-10° | [g/g] Yy oo = 69910 | [g/¢]
Yyesome =5:30-107" | [g/¢] Yomo =290-102 | [g/g]
Yyoq =5:04-107° | [g/g] Yoo =121-10" | [g/g]
Verzugszeit

Dy gy =5.41 ] Tpya = 2.49 [#]

Dy sori = 5.09 -] Ty, =331-107 | [4]

Tyay =372:107 | [4] Rpy, =843:107 | [1(g-m)]
Ty g =3.51-10" | [] Ry, =747-107 | [[/g-h)]

Segregation
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Mt = 2.81-107 [1/h] Ky ae =3.29-107 | [1/¢]
My =1.37-107" [1/h] Koo =1.10-107 | [I/g]
S=3.88 [1/h]

Die grafische Darstellung der Ergebnisse in Abbildung 4-40 gibt dariiber Aufschluss, wie gut

die Anforderungen an das Modell erfiillt wurden.
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Abbildung 4-40: Ergebnis der Anpassung des segregierten Verzugszeitmodells fiir den
Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l an die Messwerte aus dem drit-
ten und fiinften Zyklus des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens aus
Abbildung 4-32. Die Messungen erfolgten bis ca. 55 h nach dem Beginn der Zyklen. Die

Messung der Biotrockenmassekonzentration erfolgte manuell

Wie ersichtlich, liefert das Modell sowohl qualitativ als auch quantitativ eine gute Beschrei-
bung fiir die Verldufe von DHA, Biomasse und Sorbose. Der Verlauf der Sauerstoftkonzent-

ration konnte hingegen nur qualitativ beschrieben werden. Die Sauerstoffkonzentration durch-
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lief nach ca. 12 h ein ausgepriagtes Minimum, da sich zu diesem Zeitpunkt eine zunehmende
Inhibierung durch DHA bemerkbar machte. Der Konzentrationsverlauf fiir das Substrat D-
Sorbit (nicht dargestellt), welches bei jedem Chargenwechsel diskontinuierlich mit jeweils 10
g/l im Reaktor vorgelegt wurde, nahm mit fortschreitender Prozessdauer ab. Nach ca. 25 h
stand der Kultur kein D-Sorbit mehr zur Verfiigung. Zudem konnte eine sehr gute Anpassung
an die Sorbose- und DHA-Konzentrationsverldufe erzielt werden. Die mit dem segregierten
Verzugszeitmodell berechnete maximal erreichbare DHA-Konzentration lag bei ca. 220 g/1.

Abbildung 4-41 und Abbildung 4-42 zeigen die berechneten und experimentellen Konzentra-
tionsverldufe fiir die gesamte Biomasse und deren Fraktionen lebende, sterile und tote Zellen
in Abhidngigkeit von der Zeit und der DHA-Konzentration. Die Gesamtzellkonzentration
wurde mittels OD-Messung bestimmt und erfolgte manuell. Um eine Schitzung von der Giite
des Verlaufes der Konzentration der lebenden Zellen zu bekommen, wurden die Ergebnisse
des FISH-Tests aus Kapitel 4.1.5 in die entsprechenden Konzentrationen’ umgerechnet und
neben den experimentellen Werten flir die Gesamtzellkonzentration in Abbildung 4-41 und
Abbildung 4-42 aufgenommen. Die mit Hilfe des segregierten Verzugszeitmodells berechnete
Abnahme der lebenden Zellen in einem DHA-Konzentrationsbereich von 90 g/l bis 200 g/l
stimmte relativ gut mit der experimentell ermittelten Abnahme iiberein. Es ldsst sich also fest-
stellen, dass die Umwandlung der lebenden Zellen in sterile Zellen mit Hilfe von Gleichung

(2-20) gut beschrieben wurde.

7 Zur Umrechnung der Zellanzahl in ihre entsprechende Masse musste die mittlere Zell-Trockenmasse myo
ermittelt werden. Als mittlere Zell-Trockenmasse myo wurde 2.9-10"2 grm (Schitzwert) verwendet. Die ent-
sprechende Masse lédsst sich wie folgt berechnen: mgiy, oxy. = NGiuc. oxy. * Mmo
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Abbildung 4-41: Auftragung der berechneten und experimentellen Werte der Gesamt-
zellkonzentration sowie der einzelnen Zelltypen iiber der Zeit fiir den Laborreaktor mit
einem DHA-Schwellwert von 101 g/l. Die Gesamtzellkonzentration wurde mittels OD-

Messung bestimmt und erfolgte manuell. Die Konzentration der lebenden Zellen wurde

mit Hilfe des FISH-Tests bestimmt

Aus Abbildung 4-41 ist ersichtlich, dass die Konzentration fiir die lebenden Zellen nach ca.
20 h ihr Maximum erreichte. Dies entsprach einer DHA-Konzentration von ca. 75 g/l
(Abbildung 4-42). Die Gesamtzellkonzentration stieg nach diesem Zeitpunkt nur noch wenig

an und stagnierte nach 30 h bei einem konstanten Wert von 1.04 g/l. Nach ca. 47 h waren kei-
ne lebenden und somit regenerationsfahigen Zellen im System mehr vorhanden. Die DHA-

Konzentration betrug zu diesem Zeitpunkt ca. 170 g/l DHA. Nach 75 h war nur noch inaktive

Biomasse im System vorhanden. Die maximale DHA-Konzentration lag bei 220 g/l. Das
segregierte Verzugszeitmodell war demnach in der Lage, die in Abbildung 4-16 dargestellten
experimentellen Erkenntnisse tiber den DHA-Einfluss auf das Wachstum und die Produktbil-

dung wiederzugeben.
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Abbildung 4-42: Auftragung der berechneten und experimentellen Werte der

Gesamtzellkonzentration sowie der einzelnen Zelltypen iiber der DHA-Konzentration

einem DHA-Schwellwert von 101 g/l. Die

fir den Laborreaktor mit
Gesamtzellkonzentration wurde mittels OD-Messung bestimmt und erfolgte manuell

Die Konzentrationen der lebenden Zellen wurde mit Hilfe des FISH-Tests bestimmt

In Abbildung 4-43 ist der experimentelle und der berechnete Verlauf der spezifischen Wachs-
tumsrate iiber der Zeit aufgetragen. Die Werte der experimentell bestimmten Wachstumrate

wurden aus Abbildung 4-39 iibernommen. Die berechnete Wachstumsrate wurde, analog zu
bestimmt. Sowohl der Verlauf der

Kapitel 4.4.1 auf Basis der Gesamtzellkonzentration ¢y

berechneten als auch der Verlauf der experimentellen Wachstumsrate wiesen das fiir die bio-
logische Tréigheit des Systems charakteristische, zeitverzogerte Maximum der Wachstumsra-
te auf. Die spezifische Wachstumsrate stieg kontinuierlich an und erreichte erst ca. 7 h nach
dem Chargenwechsel ihr Maximum. Nach ca. 30 h fand kein Zellwachstum mehr statt. Das

Verzugszeitmodell ist also in der Lage, die bei der semikontinuierlichen Betriebsweise auftre-

tende biologische Trigheit zu beriicksichtigen.
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Abbildung 4-43: Auftragung der spezifischen Zellwachstumsrate iiber der Kultivierung
szeit fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l. Die Werte der ex-

perimentell bestimmten Wachstumsrate wurden aus Abbildung 4-39 iibernommen

In Abbildung 4-44 ist die spezifische Produktbildungsrate von DHA iiber der Zeit aufgetra-
gen. Die Produktbildungsrate hatte analog zur Wachstumsrate einen instationdren Verlauf und
erreichte nach ca. 7 h ihr Maximum. Die spezifische Produktbildungsrate wurde zur grafi-
schen Darstellung aus geglatteten bekannten Messgroflen berechnet. Die spezifische Produkt-

bildungsrate war wie folgt definiert:

gL g (4-4)
cy dt

Die Berechnung erfolgte analog zu Gleichung (4-2):
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2 Coua (A+1)—cpya ()
CX,ges (1 + 1) + CX,ges (1) t(l + 1) - t(l)

(1+0,%5) = (4-5)

T exp

Analog zur Berechnung der experimentell bestimmten Wachstumsrate in Kapitel 4.4.1 ergab
sich auch hier ein systematischer Fehler, da fiir die Berechnung die Gesamtzellkonzentration

herangezogen wurde, welche auch tote, nicht produktbildende Zellen enthielt.

T I I I I
‘f .| == Spez. Produktbildungsrate DHA (berechnet)
: © Spez. Produktbildungsrate DHA (experimentell)

-
[o)]
T

— — —
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Abbildung 4-44: Auftragung der spezifischen Produktbildungsrate von DHA iiber der

Kultivierungszeit fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l

4.4.4 Bestimmung der Giite des mathematischen Modells

Zur Anpassung des Parametersatzes fiir den Laborreaktor wurde ein experimenteller Daten-
satz, der bei einem DHA-Schwellwert von 101 g/l erhalten wurde, benutzt. Das Modell sollte
nach seiner Anpassung an die gegebenen experimentellen Werte in der Lage sein, Messungen

bei anderen Prozessbedingungen als zuvor korrekt nachvollziehen zu kdnnen. Deshalb wur-
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den mit dem Modell und dem unveridnderten Parametersatz die Konzentrationsprofile des
zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens fiir einen DHA-Schwellwert von 82 g/l
berechnet. Da fiir diese DHA-Schwellwertkonzentration entsprechende experimentelle Daten
zur Verfligung standen, konnte eine Giiteabschitzung erfolgen.

In Abbildung 4-45 sind fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 82 g/l die
Konzentrationsprofile fiir DHA, Biomasse und Sauerstoff dargestellt. Die Verldufe der be-

rechneten Konzentrationsprofile stimmten in guter Ndherung mit den experimentellen Werten

iiberein.
-------- CD‘HA [a/1] L)er. I I I\
— C, [0.01 g/] ber. f
200( === C,[0.1 mg/l] ber. oot ‘ =
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Abbildung 4-45: Ergebnis fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 82 g/l.
Die Messwerte stammen aus dem ersten und dritten Zyklus des zweistufigen zyklisch
betriebenen Zulaufverfahrens aus Abbildung 4-31. Die Messungen erfolgten bis ca. 50 h
nach dem Chargenwechsel. Die Messung der Biotrockenmassekonzentration und der

DHA-Konzentration in Reaktor 2 erfolgte manuell

Abbildung 4-46 und Abbildung 4-47 zeigen die berechneten und experimentellen Konzentra-

tionsverldufe fiir die gesamte Biomasse und deren Fraktionen lebende, sterile und tote Zellen
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in Abhéngigkeit von der Zeit und der DHA-Konzentration. Die berechneten Verldufe von

CX,gesamt UNA Cx jebend Stimmten in guter Ndherung mit den experimentellen Werten tiberein.
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Abbildung 4-46: Auftragung der berechneten und experimentellen Werte der Gesamt-
zellkonzentration sowie der einzelnen Zelltypen iiber der Zeit fiir den Laborreaktor mit
einem DHA-Schwellwert von 82 g/l. Die Gesamtzellkonzentration wurde mittels OD-

Messung bestimmt und erfolgte manuell. Die Konzentration der lebenden Zellen wurde

mit Hilfe des FISH-Tests bestimmt
Betrachtet man die Zusammensetzung des Inokulates nach einem Chargenwechsel fiir einen

DHA-Schwellwert von 82 g/l und 101 g/, so ldsst sich folgendes feststellen:
Nach einem Chargenwechsel bei 82 g/l befanden sich im Restvolumen zur Animpfung der
nichsten Charge mehr teilungsfihige Zellen als bei dem entsprechenden Restvolumen des

Betriebes mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l. Aus Abbildung 4-42 und Abbildung 4-47

lasst sich entnehmen, dass die Konzentration der lebenden Zellen im Restvolumen fiir einen
DHA-Schwellwert von 101 g/l bei 0.62 g/l und fiir einen DHA-Schwellwert von 82 g/l bei 0.8
g/l lag. Somit enthielt das Restvolumen nach einem Chargenwechsel fiir einen DHA-

Schwellwert von 82 g/l im Vergleich zu einem DHA-Schwellwert von 101 g/l ca. 29 % mehr

lebende Zellen.
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Abbildung 4-47: Auftragung der gesamten Zellkonzentration sowie der einzelnen Zell-

typen iiber der DHA-Konzentration fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert

von 82 g/l

Aufgrund der hoheren Produktinhibition der Kultur bei einem DHA-Schwellwert von 101 g/
setzte das Wachstum im Vergleich zu einem DHA-Schwellwert von 82 g/l um ca. 2 h verzo-
gert ein (siche Abbildung 4-39). Die Ursache fiir dieses Verhalten war die biologische Trég-
heit des Systems. Zudem ist in Abbildung 4-39 erkennbar, dass die maximal erreichbare
Wachstumsrate bei einem DHA-Schwellwert von 82 g/l einen um ca. 0.04 h™' hoheren Wert
erreichte als bei einer Prozessfiihrung mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l. Die hohere
maximale Wachstumsrate fiir den niedrigeren DHA-Schwellwert von 82 g/l resultierte aus
der zu Beginn des Zyklusses geringeren DHA-Konzentration im Reaktor 1. Die inhibierenden
Einfliisse von DHA waren somit schwicher, sodass eine hohere maximale Wachstumsrate
erreicht wurde. Beide Phdnomene wurden durch das Modell qualitativ korrekt wiedergegeben
(Abbildung 4-48). In Tabelle 4-24 sind die experimentellen und berechneten maximalen

Wachstumraten und ihre Verzugszeiten fiir einen DHA-Schwellwert von 82 g/l und 101 g/l

zusammengefasst.
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Abbildung 4-48: Auftragung der berechneten und experimentellen spezifischen

Zellwachstumsrate iiber die Kultivierungszeit fiir den Laborreaktor mit DHA-

Schwellwerten von 82 g/l und 101 g/l

Tabelle 4-24: Vergleich der experimentellen und berechneten maximalen Wachstumsra-

ten und deren Verzugszeiten fiir DHA-Schwellwerte von 82 g/l und 101 g/1

Maximale =~ Wachstumsrate | Verzugszeit bis zum Errei-

Hmax [h']] chen von .y [h]

experimentell | berechnet experimentell | berechnet
DHA-Schwellwert = 82 g/l 0.34 0.36 3.5 5.5
DHA-Schwellwert =101 g/l | 0.3 0.34 6 6.5

Trotz der qualitativen Ubereinstimmung wichen die berechneten Verlidufe quantitativ von den
experimentellen Verldufen ab, da eine bessere Anpassung an die Messungen nicht moglich

war.
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In Abbildung 4-49 ist die spezifische Produktbildungsrate von DHA iiber der Zeit aufgetra-
gen. Die berechneten Werte wurden nach dem zuvor beschriebenen Verfahren bestimmt (S.
132). Die Produktbildungsrate hatte analog zur Wachstumsrate einen instationdren Verlauf.
Der berechnete Verlauf stimmte qualitativ mit dem experimentell ermittelten Verlauf {iberein.
Die quantitative Abweichung des berechneten Verlaufes der Produktbildungsrate von den
experimentellen Werten 146t sich wie zuvor damit erkldren, dass eine bessere Anpassung von

7 an die Messungen nicht moglich war.
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Abbildung 4-49: Auftragung der spezifischen Produktbildungsrate von DHA iiber der

Kultivierungszeit fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 82 g/l

AbschlieBend wurden die im zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahren erzielbaren
DHA-Endkonzentrationen und die Produktbildungsraten berechnet und mit den experimentell
ermittelten Daten fiir einen DHA-Schwellwert von 82 g/l und 101 g/l verglichen. Da experi-
mentelle Ergebnisse mit unterschiedlichen DHA-Schwellwerten nur unter einem erheblichen
Zeitaufwand gewonnen werden konnten, wurde auf weitere DHA-Schwellwerteinstellungen
verzichtet. An die Messwerte fiir einen DHA-Schwellwert von 101 g/l erfolgte die Anpas-
sung. Anhand der Messwerte fiir einen DHA-Schwellwert von 82 g/l 146t sich erkennen, dass
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die berechneten Verldufe gut mit den experimentell gewonnenen Ergebnissen iibereinstimm-
ten. In Abbildung 4-50 sind die Ergebnisse dargestellt. Es ist ersichtlich, dass mit steigendem
DHA-Schwellwert die DHA-Endkonzentration zunahm und gleichzeitig die Produktbildungs-
rate abnahm. Das segregierte Verzugszeitmodell war daher hinreichend gut fiir die Beschrei-

bung des semikontinuierlichen Verfahrens geeignet.
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Abbildung 4-50: Auftragung der Produktbildungsrate und der Produktendkonzentrati-
on iiber den DHA-Schwellwert fiir den 2-stufigen Laborreaktor mit einem Restvolumen

von 2,5 und 10 % beim Chargenwechsel

4.4.5 Vergleich des segregierten Verzugszeitmodells mit einem unsegregierten Modell

mit stationirer Kinetik

Zur weiteren Beurteilung der Modellgiite wurde das segregierte Verzugszeitmodell mit einem
einfachen unsegregierten Modell mit stationédrer Kinetik (basierend auf Gleichung (2-3) bis
Gleichung (2-8)) verglichen. Anhand dieses Vergleiches konnte die Relevanz der Segregation
und der Beschreibung der Wachstums- und Produktbildungsrate mit Hilfe von Verzugszeit-

gleichungen hervorgehoben werden.
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Die Anpassung des stationdren Modells erfolgte dquivalent zum segregierten Verzugszeitmo-
dell an die Laufe des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens mit einem DHA-
Schwellwert von 101 g/1 in Kapitel 4.2.6. Die Startwerte und Randbedingungen stimmten mit
denen fiir das segregierte Verzugszeitmodell aus Tabelle 4-20 und Tabelle 4-22 iiberein. Das
einfache stationdre Modell besitzt 22 Parameter. Die 5 Parameter analog zur Tabelle 4-18

wurden wie zuvor nicht optimiert. In Tabelle 4-25 ist der optimierte Parametersatz dargestellt.

Tabelle 4-25: Optimierter Parametersatz fiir das stationire, unsegregierte Modell fiir

den Laborreaktor (17 Parameter)

Kinetik

My =2-1:107" | [1/A] Apps =9.9-10' 2/ 2]
Homcson = 25107 | [1/h] Agpee =2.39-10' [g/¢]
Kogy =3.14-107 | [mg/1] B, =255 [g/(g-m)]
K o o0 = 4.66-107 | [mg/1] K,y =2.83-107" [g/1]
Ko =5.28 [e/1] K,o =592:10" [mg /1]
Ko, =245-107 | 1/ g]

Stochiometrie

Yyay, =9.70-10° | [g/g] Yy o =6.7-10% | [g/g]
Yysome =5:31:107 | [g/g] Youo =130-107 | [g/g]
Yioay =49:10° | [g/g] Yoo =1.6-107" | [g/g]

In Abbildung 4-51 sind fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l die
Konzentrationsprofile fir DHA, Biomasse, Sorbit und Sauerstoff dargestellt. Es ist ersicht-
lich, dass mit Hilfe des stationdren Modells sowohl qualitativ als auch quantitativ eine gute
Beschreibung fiir die Verldufe von DHA, Biomasse, Sauerstoff und Sorbose erzielt wurde.

Ein Nachteil des stationdren Modells war, dass beliebig hohe DHA-Konzentrationen vorher-
gesagt wurden. Dies stand allerdings im Widerspruch zu den experimentell ermittelten Ergeb-
nissen. Zudem war das stationdre Modell nicht in der Lage, die experimentell beobachtete
Schiadigung von DHA auf die Kultur zu beriicksichtigen, so dass die Kultur auch noch nach

dem Erreichen von beliebig hohen DHA-Konzentrationen regenerationsfiahig ware. Erst durch
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die Segregation in lebende, sterile und tote Zellen konnte die irreversible Schidigung von

DHA auf Gluconobacter oxydans berlicksichtigt werden.
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Abbildung 4-51: Ergebnis der Anpassung des unsegregierten und unstrukturierten
Modells fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l an die Messwer-
te aus dem dritten und fiinften Zyklus des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufver-
fahrens aus Abbildung 4-32. Die Messungen erfolgten bis ca. 55 h nach dem Beginn der

ZyKklen. Die Messung der Biotrockenmassekonzentration erfolgte manuell

In Abbildung 4-52 sind die berechneten Verldufe des stationdren Modells flir das zweistufige
zyklisch betriebene Zulaufverfahren mit einem DHA-Schwellwert von 82 g/l dargestellt. Die
Konzentrationsverldufe von DHA und Sauerstoff wurden durch das stationdre Modell quanti-
tativ gut wiedergegeben. Der Verlauf der Gesamtzellkonzentration in Abbildung 4-52 wurde
hingegen nur unzureichend wiedergegeben. Dies ldsst sich wie folgt erkldren:

Ein Vergleich der experimentellen Biomasseverldufe bei einem DHA-Schwellwert von 82 g/l
und 101 g/1 zeigte, dass die Biomassebildung fiir den niedrigeren DHA-Schwellwert um ca. 2
h friiher einsetzte als flir den hoheren DHA-Schwellwert. Ausschlaggebend fiir dieses Verhal-

ten war der aktuelle Zustand des Inokulates, welcher von der Vorgeschichte der Kultur ab-
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hingt. Dies traf allerdings nicht fiir die berechneten Biomasseverldufe zu, die beim stationé-
ren Modell nur von den aktuellen Milieubedingungen abhéngen. Da die aktuellen Milieube-
dingungen nach einem Chargenwechsel bei 82 g/l und 101 g/l gleich waren, waren demnach
auch die Biomasseverldufe gleich. Die Anpassung des stationdren Modells erfolgte jedoch an
die experimentellen Werte mit einem DHA-Schwellwert von 101 g/l. Da diese Werte einen
niedrigeren Verlauf im Vergleich zu den experimentellen Laufen mit 82 g/l aufwiesen, lag der

mit dem stationdren Modell berechnete Verlauf unter den experimentellen Werten.

I
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Abbildung 4-52: Ergebnis fiir den Laborreaktor mit einem DHA-Schwellwert von 82 g/l.
Die Messwerte stammen aus dem ersten und dritten Zyklus des zweistufigen zyklisch
betriebenen Zulaufverfahrens aus Abbildung 4-31. Die Messungen erfolgten bis ca. 50 h
nach dem Chargenwechsel. Die Messung der Biotrockenmassekonzentration und der

DHA-Konzentration in Reaktor 2 erfolgte manuell

Betrachtet man den Verlauf der Wachstumsrate p(t) in Abbildung 4-53, so ldsst sich feststel-
len, dass sich die mit dem stationiren Modell berechneten Wachstumsraten qualitativ und
quantitativ grundsétzlich von den experimentellen Verldufen unterscheiden. Da die stationire

Wachstumsrate nur von den aktuellen Milieubedingungen abhing, nahm sie unmittelbar nach
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einem Chargenwechsel ihren maximalen Wert an. Die experimentell bestimmten Wachstums-
raten wiesen hingegen erst nach einer Verzugszeit von ca. 3.5 bzw. 6.0 h ihr Maximum auf.
Zudem spielte es fiir den Verlauf der Wachstumsrate keine Rolle, ob der DHA-Schwellwert
82 g/l oder 101 g/l betrug. Das Fehlen der Verzugszeitgleichungen fiihrte dazu, dass beide
Wachstumsverlaufe deckungsgleich waren. Dies steht im Widerspruch zu den experimentell
bestimmten Raten, welche zeitversetzt zueinander verliefen. Beide Phinomene konnten durch

das segregierte Verzugszeitmodell hingegen hinreichend beriicksichtigt werden.
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Abbildung 4-53: Auftragung der experimentellen und der mit Hilfe des stationiren Mo-
dells berechneten spezifischen Wachstumsrate iiber der Zeit fiir den Laborreaktor mit

einem DHA-Schwellwert von 82 g/l und 101 g/l

4.4.6 Parametersatz fiir die Technikumsanlage

Zur Optimierung des zweistufigen Verfahrens wurde eine Anpassung des segregierten Ver-

zugszeitmodells an den Technikumsbetrieb vorgenommen, da dieser auf den groBtechnischen
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Malistab {ibertragbar ist. In Tabelle 4-26 bis Tabelle 4-28 sind die Startwerte und die Randbe-
dingungen fiir die Losung der acht gekoppelten Differentialgleichungen aufgefiihrt:

Tabelle 4-26: Startwerte fiir Sauerstoff, Substrate und Produkte

Anfangskonzentration des Sauerstoffes: Cor=0=7.5 [mg/1]
Anfangskonzentration des Substrates Glycerin: Caly,=0 = 15 [g/1]
Anfangskonzentration des Substrates D-Sorbit: Csorbitt=0 = 10 [g/1]
Anfangskonzentration des Produktes DHA: CpHA=0 = 0 [g/1]
Anfangskonzentration des Produktes L-Sorbose: CSorbose,t=0 = 0 [g/1]
Anfangskonzentration der Bakterien: Cx,ges,=0 = 0.003  [g/1]
Anfangskonzentration der lebenden Bakterien: cx1e=0 = 0.003 [g/1]
Anfangskonzentration der sterilen Bakterien: CX sterilt=0 = 0 [g/1]
Anfangskonzentration der toten Bakterien: CX.tot.t=0 = 0 [g/1]

Tabelle 4-27: Startwerte fiir die Produktbildungs- und Wachstumsraten

Anfangswert der inst. Produktbildungsrate fiir DHA: Tlinst DHA =0 = 0 [g/(gh)]
Anfangswert der inst. Produktbildungsrate fiir L-Sorbose: Tlinst Sorbose.=0 = 0 [g/(gh)]
Anfangswert der inst. Wachstumsrate durch Glycerin: Winst,Gly,=0 = 0 [1/h]
Anfangswert der ersten Ableitung der inst. Wachstumsrate: W inst,Gly,=0 = O [1/h?]
Anfangswert der inst. Wachstumsrate durch D-Sorbit: Winst,Sorbit,=0 = O [1/h]
Anfangswert der ersten Ableitung der inst. Wachstumsrate: WinstSoite=o = 0 [1/h?]

Tabelle 4-28: Randbedingungen fiir die Technikumsanlage

Reaktionsvolumen Reaktor 1: Vg =27 (1]
Restvolumen der Fliissigkeit nach der Entleerung: VRest = 2.7 (1]
Schwellwert fiir den Chargenwechsel: CpHa = 65 [g/1]

Fiir den Technikumsbetrieb ergaben sich die in Tabelle 4-29 aufgefiihrten optimierten Para-

meter.
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Tabelle 4-29: Optimierter Parametersatz des segregierten Verzugszeitmodells fiir die

Technikumsanlage (30 Parameter)

Kinetik

Moy =720-107 | [L/] Ay =5.08-10' [e/¢]
Hoacson = 734107 | [1/h] A, =1.36-10' lg/¢]
Kog, =2.58-107 | [mg/1] B, =175 [e/(g 1)
Ko s =1.33:107 | [mg /1] K,q =280-10" | [g/]]
Ko =5:28 [e/1] K,, =663-10" [mg /1]
K, =5.23-107 [1/g]

Stochiometrie

Yyiq, =7.81:10% | [g/g] Yy oo =8.08-10" | [g/¢]
Yy some =5:30-107 | [g/g] Yomo =4.89-10° | [g/g]
Yyoa, =142:10° | [g/g] Yoo = 773 ¢/ ]
Verzugszeit

Dy gy =431 -] T, =6.46-10" (]

Dy somc = 4:24 -] T,..=7.04-10" | []

Tyqy =296-10" | [] Ry, 693107 | [[Ag-M)]
Ty o = 2.51-107 | [] Rg,,.. =6.10-107 | [[/g-n)]
Segregation

My =2.30-10° | [1/A] K ppn s = 379102 | 1/ 2]

My =1.39-107"° [1/4] Koo =9.99-102 | [I/¢]

S=1.62

[1/1]
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Abbildung 4-54: Ergebnis der Anpassung des segregierten Verzugszeitmodells fiir die
Technikumsanlage mit einem DHA-Schwellwert von 65 g/l an die Messwerte aus dem
zweiten, dritten und vierten Zyklus des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfah-
rens aus Abbildung 4-26. Die Messungen erfolgten bis ca. 52 h nach dem Chargenwech-

sel. Die Messung der Biotrockenmassekonzentration erfolgte manuell

In Abbildung 4-54 sind die Konzentrationsverldufe fiir die gesamte Biomasse, Sorbose, DHA
und den Sauerstoff dargestellt. Es ist zu erkennen, dass die berechneten Konzentrationsprofile
eine relativ gute Ubereinstimmung mit den experimentellen Daten aufzeigen. Nach einer Kul-
tivierungsdauer von ca. 50 h wurde eine DHA-Endkonzentration von 220 g/l erreicht.
Zugleich stieg die Gelostsauerstoffkonzentration auf die maximal mogliche Luftséittigungs-
konzentration von ca. 7.5 mg/1 bei 30 °C an.

Der Zusammenhang zwischen den verschiedenen Zellkonzentrationen und der Zeit sowie der
DHA-Konzentration wird in Abbildung 4-55 und Abbildung 4-56 gezeigt. Ab einer DHA-
Konzentration von ca. 80 g/l trat den Bedingungen aus Kapitel 4.1 entsprechend nur noch
geringes Wachstum auf. Ab ca. 160 g/l DHA waren keine regenerationsfahigen Zellen mehr

vorhanden und bei 220 g/l DHA waren nur noch tote Zellen im System vorhanden.
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Abbildung 4-55: Auftragung der berechneten und experimentellen Werte der Gesamt-
zellkonzentration sowie der einzelnen Zelltypen iiber der Zeit fiir den Laborreaktor mit
einem DHA-Schwellwert von 101 g/l. Die Gesamtzellkonzentration wurde mittels OD-

Messung bestimmt und erfolgte manuell. Die Konzentration der lebenden Zellen wurde

mit Hilfe des FISH-Tests bestimmt
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Abbildung 4-56: Auftragung der berechneten und experimentellen Werte der Gesamt-

zellkonzentration sowie der einzelnen Zelltypen iiber der Zeit fiir die Technikumsanlage

mit einem DHA-Schwellwert von 65 g/l

In Abbildung 4-57 ist die spezifische Wachstumsrate iiber der Zeit aufgetragen. Abbildung
4-58 zeigt die spezifische Produktbildungsrate iiber der Zeit. Zur Ermittlung der experimen-
tellen Werte fiir die Wachstums- und Produktbildungsraten wurde die Gesamtzellkonzentrati-
on herangezogen. Wie in Kapitel 4.4.1 bereits erwéhnt, ergab sich dadurch ein systematischer
Fehler. Die berechneten und experimentellen Verldufe stimmten qualitativ iiberein, wiesen
jedoch fiir Zeiten kleiner als 10 h starke Abweichungen zu den experimentell bestimmten Ra-
ten auf. Da in diesem Zeitbereich nur relativ wenige BTM-Messungen innerhalb eines

Zyklusses erfolgten, waren die experimentellen Wachstums- und Produktbildungsraten mit

einem entsprechend groflen Fehler behaftet.
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Abbildung 4-57: Auftragung der spezifischen Wachstumsrate iiber der Zeit fiir die
Technikumsanlage mit einem DHA-Schwellwert von 65 g/l. Die Messdaten fiir die Bio-

masse wurden aus dem zweiten bis vierten Zyklus in Abbildung 4-26 entnommen
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Abbildung 4-58: Auftragung der spezifischen Produktbildungsrate von DHA iiber der

Zeit fiir die Technikumsanlage mit einem DHA-Schwellwert von 65 g/1.

4.4.7 Parametersensibilititsanalyse

Mit dem optimierten Parametersatz aus Kapitel 4.4.6 wurde eine Parametersensibilititsanaly-
se durchgefiihrt. Die Parametersensibilititsanalyse gibt Aufschluss dariiber, wie stark die ein-
zelnen Parameter die Simulationsergebnisse beeinflussen. Das segregierte Verzugszeitmodell
enthdlt 35 Parameter, die einen unterschiedlich starken Einfluss auf den Kultivierungsverlauf
ausiiben. Aufgrund der hohen Anzahl an Parametern wird in der Parametersensibilititsanalyse
nur der Einfluss derjenigen Parameter in graphischer Form dargestellt, die den Verlauf der
Kultivierung signifikant verdanderten. Als entscheidende Prozessgréflen wurden die Konzent-
rationen der Biomasse, des Produktes Dihydroxaceton und des Sauerstoffes gewéhlt. Der Ein-
fluss der weniger sensitiven Parameter wird im Text beschrieben.

Die Grafik wurde so aufbereitet, dass die durchgezogene Linie jeweils fiir den optimierten

Parameter, die gestrichelte Linie fiir den vergroferten Parameterwert und die Strichpunktlinie



150 Ergebnisse und Diskussion

fiir den verkleinerten Parameterwert galt. Der Pfeil zeigt die Tendenz in Richtung des grof3e-
ren Parameterwertes an. Es wurden jeweils immer nur ein Parameter verdndert und anschlie-
Bend die Auswirkungen auf die Anderungen des Verlaufs der genannten Prozessgrdfen beo-
bachtet. Die einzelnen Parameter wurden, je nach der Stirke der Verdnderungen, mit 25 %, 50

% oder 100 % ihres Eigenwertes variiert.

4.4.7.1 Kinetik

In diesem Kapitel wurde fiir die 11 Parameter, die zur Berechnung der stationiren Wachs-
tums- und Produktbildungraten in Gleichung (2-3) bis (2-8) auf Seite 31 notig waren, eine

Parametersensibilititsanalyse durchgefiihrt.
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Abbildung 4-59: Einfluss des Parameters pnyax gy (Variation: +/- 25 %)
In Abbildung 4-59 wurde die maximale spezifische Wachstumsrate fiir Gycerin pimaxgly um +

25 % variiert (siehe Gleichung 2-3, Seite 31). Eine Erhohung dieses Parameters um 25 %

fiihrte zu einer Erhdhung der Gesamtzellkonzentration um ca. 12 %. In der exponentiellen
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Wachstumsphase wurde dadurch mehr Sauerstoff verbraucht. Durch die groflere Gesamtzell-
konzentration wurde zudem auch die Produktbildung beschleunigt. Einen dhnlichen Einfluss
besal} die maximale spezifische Wachstumsrate max sor fiir Sorbit (Gleichung (2-7), Seite 32).
Da ihr Einfluss jedoch deutlich schwécher ausgepréigt war, wurde auf eine graphische Darstel-
lung verzichtet.

Der Einfluss der Parameter Ko iy bzw. Ko p_sor aus Gleichung (2-3) und (2-7) war relativ ge-
ring. Umso grofer diese sauerstofflimitierenden Parameter wurden, desto stirker wirkte sich
eine Sauerstofflimitation auf das Wachstum aus. Diese stirkere Limitation fiihrte zu einer
geringeren Biomassebildung und zu einer verzogerten Produktbildung. Die Halbséttigungs-
konstante Kgowit aus Gleichung (2-7) beschreibt die Limitierung des Zellwachstums durch
Sorbit. Je groBer Ksomit Wurde, desto geringer ist die Wachstumsrate und somit die Biomasse-
und Produktbildung. Der Einfluss dieses Parameters auf die Biomassebildung war ebenfalls

nicht sehr stark ausgepragt.
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Abbildung 4-60: Einfluss des Parameters Kpna (Variation: +/- 25 %)

In Abbildung 4-60 ist der Einfluss der Produktinhibierungskonstante Kpya wiedergegeben

(Gleichung (2-3), Seite 31). Dieser Parameter iibte einen grof8en Einfluss auf die Prozessdy-
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namik aus, da er in die Kinetik exponentiell eingeht. Eine Erhéhung der Produktinhibie-
rungskonstante um 25 % fiihrte zu einem signifikant verringerten Zellwachstum und es wurde
eine um 20 % geringere maximale Zellkonzentration erreicht. Ferner ergab sich eine weniger
starke Produktbildung und ein verringerter Sauerstoffverbrauch. Konsequenterweise wurde
dadurch auch erst deutlich spéter die maximal mogliche Produktkonzentration erreicht.

Der Proportionalitdtsfaktor Apga koppelt die Produktbildung mit dem Wachstum (Gleichung
(2-4), Seite 32). Eine Erh6hung dieses Faktors um 25 % bewirkte eine Senkung der maxima-
len Gesamtzellkonzentration von ca. 12 %. In Abbildung 4-61 ist dieser Zusammenhang dar-
gestellt. Bei der Erhohnung des Faktors nahm die wachstumsabhédngige Produktbildung der
Kultur zu. Dies hatte zur Folge, dass eine geringere Zellmasse erforderlich war, um die glei-
che Menge an DHA zu bilden. Wéhrend der ersten 10 h blieb deshalb die Produkt-
konzentration anndhernd gleich, wobei das Zellwachstum niedriger war. AnschlieBend iiber-
wog der wachstumsunabhingige konstante Anteil By, (Gleichung (2-5), Seite 32) der spezi-
fischen Produktbildungsrate. Da die gebildete Biomasse nun geringer war, erfolgte eine lang-
samere Produktbildung und somit wurde die maximale Produktendkonzentration erst spiter
erreicht.

Mit dem Proportionalitdtsfaktor Agemese (Gleichung (2-8), Seite 32) wird die Produktbildungs-
rate von Sorbose an das Wachstum gekoppelt. Wie bei Appya bewirkte eine Erhhung dieses
Faktors um 25 % eine Senkung der maximalen Gesamtzellkonzentration von ca. 5 %. Je gro-
Ber Asorbose War, umso schneller wurde das vorgelegte Sorbit verbraucht bis das Wachstum auf
Sorbitbasis eingestellt wurde. Dies fiihrte zu einer geringeren Biomasse im weiteren Prozess-

verlauf und somit zu einer verlangsamten wachstumsunabhingigen Produktbildung.
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Abbildung 4-61: Einfluss des Parameters Apua (Variation: +/-25 %)
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Abbildung 4-62: Einfluss des Parameters Agorpose (Variation: +/-25 %)
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In Abbildung 4-63 wird der Einfluss des Parameters B,.x (Gleichung (2-5), Seite 32) aufge-
zeigt, der den maximalen Wert des wachstumsunabhédngigen Anteils der spezifischen Pro-
duktbildungsrate darstellt. Sein Einfluss kam erst ab einer Kultivierungsdauer von ca. 5 - 6 h
zum Tragen, da die wachstumsabhdngige Produktbildung erst zu diesem Zeitpunkt stark ab-
nahm und der Anteil der wachstumsunabhéngigen Produktbildung iiberwog. Umso groBer der
Wert von B, war, desto mehr DHA wurde wachstumsunabhéngig gebildet. Die Konzentra-
tion der Biomasse nahm hingegen ab, da durch héhere Produktkonzentrationen zugleich auch
die Inhibierungseinfliisse auf das Wachstum zunahmen. Eine Erhohung von By, um 50 %

fiihrte zu einer um 7 % geringeren maximalen Zellkonzentration.
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Abbildung 4-63: Einfluss des Parameters B, (Variation: +/- 50 %)

Die Parameter Ky, o und Ky iy aus Gleichung (2-5) stellen die Halbséttigungskonstanten von
Sauerstoff bzw. Glycerin fiir den wachstumsunabhéngigen Term der stationdren Produktbil-
dungsrate fiir Dihydroxyaceton dar. Ihr Einfluss auf den Prozessverlauf war sehr gering und
konnte vernachldssigt werden, da zur wachstumsunabhingigen Produktbildung nach einer

Kultivierungsdauer von 10 h ausreichend Sauerstoff und Glycerin zur Verfligung standen.
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4.4.7.2 Stochiometrie

Die Ertragskoeffizienten (Gleichungen (2-32) bis (2-41), S. 39 bis S. 40) wurden jeweils um =+
100 % variiert. Fiir die Variation der Parameter Yx gy, Y x Sorbit Y X,0,Gly, Y X,0,D-Sorbits Y DHA,0 Und
Y sorbose,0 €rgab sich jedoch nur ein sehr geringer Einfluss auf die Konzentrationsverldufe des
zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens. Aufgrund der geringen Einfliisse der

Ertragskoeffizienten wurde daher auf eine graphische Darstellung verzichtet.

4.4.7.3 Verzugszeit

Die Parametersensibilitdtsanalyse wurde fiir die 8 Parameter der Verzugszeitgleichungen (2-
15) bis (2-18) auf Seite 35 durchgefiihrt. Eine Erhéhung der Zeitkonstante Tx giy (Gleichung
(2-15)) der instationdren spezifischen Wachstumsrate bewirkte eine groBere biologische
Tragheit der Kultur. So konnte ldnger exponentielles Wachstum erfolgen, da die Zellen auf
die auftretende Produktinhibierung stirker verzdgert reagierten. Eine Erhohung der Zeitkon-
stante Tx iy um 50 % fiihrte zu einer Erhdhung der maximalen Zellkonzentration um 15 %
und zu einem schnelleren Erreichen der maximalen Produktendkonzentration. Die Sauerstoff-
konzentration dnderte sich hingegen nur gering (Abbildung 4-64). Das anndhernd gleiche
Verhalten zeigte sich bei einer Verdnderung der Ddmpfungskonstante Dx gy, (Abbildung
4-65).

Fiir die Zeitkonstante Tx somit und die Dampfungskonstante Dx somit (Gleichung (2-16), S. 35),
welche in die instationdre spezifische Wachstumsrate fiir den Verbrauch des Substrats D-
Sorbit eingehen, ergab sich ein analoger Einfluss wie fiir die instationdre spezifische Wachs-

tumsrate bei Glycerin.
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Die Abbildung 4-66 gibt den Einfluss der Zeitkonstanten Tpya (Gleichung (2-17), S. 35) bei
der instationdren Produktbildung fiir Dihydroxyaceton wieder. Der Parameter beriicksichtigt
die Tréigheit des Systems im Bezug auf die inhibierende Wirkung von Dihydroxyaceton bei
der Produktbildung. Bei hoheren Parameterwerten konnte somit mehr Produkt und weniger
Biomasse gebildet werden. Da weniger Inhibierung zur Zeit des exponentiellen Wachstums

vorlag, nahm die Sauerstoftkonzentration in diesem Bereich ab.
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Abbildung 4-66: Einfluss des Parameters Tpua (Variation: + 100 % / - 50 %)

Die Zeitkonstante Tsomose (Gleichung (2-18), S. 36) gibt die Tragheit des Systems im Bezug
auf die inhibierende Wirkung von Dihydroxyacteon bei der instationdren Produktbildung von
L-Sorbose wieder (Abbildung 4-67). Bei einer Vergroflerung des Wertes nahm die Biomasse-

und die Produktkonzentration von Dihydroxyaceton ab.
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Abbildung 4-67: Einfluss des Parameters Tsorpose (Variation: + 100 % / - 50 %)

Rppa aus Abbildung 4-68 ist die Konstante die die aktuelle zeitliche Andemng der Produkt-
konzentration mit der zeitlichen Anderung der instationiren spezifischen Produktbildungsrate
fiir DHA in Beziehung setzt. Gro3ere Werte bewirkten einen geringfligigen Anstieg der Pro-
duktkonzentration und geringfiigig niedrigere Zellkonzentrationen. Der Parameters Ry sorbose

iibte einen dquivalenten Einfluss auf die Konzentrationsverlaufe aus.
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Abbildung 4-68: Einfluss des Parameters Rpya (Variation: +100 % / - 50 %)

4.4.7.4 Segregation

Um den Einfluss der 5 Parameter der Segregation aus den Gleichungen (2-19) bis (2-23) auf
Seite 37 darstellen zu konnen, wurde als Auftragung die Gesamtzellkonzentration und deren
Unterteilung in lebende, sterile und tote Zellen gegen die DHA-Konzentration gewihlt. Die
folgenden Darstellungen basieren auf dem Startwerte- und Modellparametersatz aus Tabelle
4-26 bis Tabelle 4-29 (siehe S. 143).

Der Parameter S (Gleichung (2-23), S. 37) stellt die Produktbildungsrate von Dihydroxyace-
ton fiir sterile Zellen dar. Da sterile Zellen erst im Laufe des Prozesses gebildet wurden, wirk-
te sich eine Variation von S erst ab einer DHA-Konzentration von circa 100 g/l aus. Je groBer
der Parameter S gewidhlt wurde, umso schneller erfolgte die Produktbildung durch sterile Zel-
len. Die maximale Produktendkonzentration wurde dadurch frither erreicht, thr Wert dnderte

sich jedoch nicht (nicht dargestellt).
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In Abbildung 4-69 wird der Einfluss der spezifischen Bildungsrate von sterilen Zellen perii
(Gleichung (2-20), S. 37) dargestellt. Eine Erhohung von pgerii um 100 % bewirkte eine
schnellere Umwandlung von lebenden in sterile Zellen. Die maximale Konzentration von le-
benden Zellen sank um ca. 12 % auf 1.7 g/l und die maximale DHA-Konzentration bis zu der
lebende Zellen vorhanden waren sank um ca. 14 % auf eine DHA-Konzentration von 138 g/l1.
Abbildung 4-70 gibt den Zusammenhang mit der spezifischen Absterberate Lo (Gleichung (2-
21), S. 37) wieder. Der Einfluss spielte erst fiir hohe DHA-Konzentrationen eine signifikante
Rolle. Eine Erhohung der spezifischen Absterberate i um 100 % filihrte zu einer um ca. 5 %
geringeren DHA-Endkonzentration von 210 g/l. Die Sauerstoffsittigungskonzentration wurde
frither erreicht, da die sterilen Zellen schneller in tote Zellen umgewandelt wurden (nicht ge-

zeigt).
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Abbildung 4-69: Einfluss des Parameters pgeri (Variation: + 100 %/ -50 %)
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Abbildung 4-70: Einfluss des Parameters p (Variation: + 100 %/ -50 %)

Der Parameter Kppa sterit (Gleichung (2-20), S. 37) beriicksichtigt den toxischen Einfluss von
DHA auf die Kultur. Kppa serii ging in exponentieller Form in die Bildungsgeschwindigkeit
der sterilen Zellen ein. Eine Erhdhung des Parameters Kppa_ seriit um 25 % bewirkte eine Ab-
nahme der maximalen Konzentration von lebenden Zellen um ca. 12 % auf 1.7 g/l. Die ma-
ximale DHA-Konzentration, bis zu der lebende Zellen vorhanden waren, sank um ca. 19 %
auf eine DHA-Konzentration von 130 g/l (Abbildung 4-71).

Abbildung 4-72 gibt den Einfluss von Kpya ot (Gleichung (2-21), S. 37) wieder. Eine Anhe-
bung des Parameters Kppa ot um 25 % bewirkte, dass die sterilen Zellen bereits bei geringeren
Produktkonzentrationen in tote Zellen umgewandelt wurden. Dadurch sank die mdgliche

DHA-Endkonzentration um 20 % auf 175 g/I.
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4.4.7.5 Zusammenfassung der Parametersensibilititsanalyse

Zusammenfassend 14t sich tiber den Einfluss der kinetischen Parameter feststellen, dass
schon geringe Anderungen der kinetischen Parameter WmaxGly, Hmax,Sor» KDHA, ADHA, ASorbose
und B groBen Einfluss auf die Konzentrationsverldufe ausiibten. Die Auswirkung der Pa-
rameter Ko Giy, Ko sorbit, Ksorbit, Kb,gly und Ky o war hingegen gering. Der Einfluss der stdchio-
metrischen Parameter war ebenso als gering einzuschitzen. Einen dhnlichen Einfluss, wie die
kinetischen Parameter iibten die Verzugszeitparameter aus, da auch sie die Wachstums- und
Produktbildungsraten des Modells deutlich beeinflussten. Besonders sensitiv reagierte das
Modell dabei auf eine Anderung der Parameter fiir die Wachstumsrate Tx iy, Tx sorbits Dx,Gly
und Dx sorvit. Der Einfluss der Parameter fiir die Produktbildungsrate Tppa, Tsorboses Rpna und
Rsorbose War hingegen nicht so stark ausgepragt.

Die Parameter der Segregation pgteri, tiots S, Kpra sterii Und Kppa tor tibten einen starken Ein-
fluss auf das Modell aus. So unterschieden sich bei einer Variation der Parameter piyr und
Kpna steril die Zeit- und DHA-Spannen, innerhalb der die Kultur regenerationsfahig war, deut-
lich. Die maximal mogliche DHA-Endkonzentration wurde hingegen iiber die Parameter pio

und Kppa ot stark beeinflusst.

4.4.8 Rechnergestiitzte Optimierung des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufver-

fahrens

Die Produktbildungsrate und die DHA-Endkonzentration des zweistufigen zyklisch betriebe-
nen Zulaufverfahrens waren von verschiedenen betriebsspezifischen Faktoren abhidngig. Eine
besondere Rolle spielten dabei das Restvolumen und der DHA-Schwellwert, wie bereits in
Kapitel 4.1 (S. 78) dargestellt. Eine experimentelle Optimierung dieser Betriebsparameter
gestaltete sich aufgrund des enormen versuchstechnischen Aufwands als duflerst komplex und
zeitaufwindig. Einen Ausweg bot deshalb die rechnergestiitzte Optimierung dieser beiden
Schliisselparameter mit Hilfe des segregierten Verzugszeitmodells.

Zur Berechnung wurde der Startwerte- und Modellparametersatz fiir den TechnikumsmaBstab
aus Tabelle 4-26 bis Tabelle 4-29 (siehe S. 143 - 144) verwendet. Fiir die rechnergestiitzte
Optimierung wurde der Restvolumenanteil in einem Bereich von 1 % bis 10 % variiert. Der
DHA-Schwellwert wurde {iber einen Konzentrationsbereich von 60 g/l bis 120 g/l variiert. In

der Abbildung 4-73 und Abbildung 4-74 ist das Ergebnis in graphischer Form dargestellt. Aus
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Abbildung 4-73 lasst sich entnehmen, dass die DHA-Endkonzentration mit fallendem Restvo-
lumenanteil und mit steigendem DHA-Schwellwert zunahm. Die Produktbildungsrate nahm
hingegen nach Abbildung 4-74 mit fallendem Restvolumen zu und mit steigendem DHA-

Schwellwert ab. In Tabelle 4-30 ist dieser Zusammenhang schematisch dargestellt.

Tabelle 4-30: Anderung der DHA-Endkonzentration und der Produktbildungsrate fiir
das zweistufige zyklisch betriebenen Zulaufverfahren in Abhiingigkeit des Restvolumens

und des DHA-Schwellwertes. Legende: Zunahme 1; Abnahme |

Restvolumenanteil | DHA-Schwellwert |
DHA-Endkonzentration 0 !
Produktbildungsrate 0 0
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Abbildung 4-73: Berechnung der DHA-Endkonzentration fiir das zweistufige zyklisch
betriebene Zulaufverfahren in Abhéngigkeit des Restvolumenanteils und des DHA-

Schwellwertes im Technikumsmafistab
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Nach Tabelle 4-30 soll demnach der Restvolumenanteil so gering wie moglich sein, um so-
wohl eine hohe DHA-Endkonzentration als auch eine hohe Produktbildungsrate zu erzielen.
Je niedriger der Restvolumenanteil bei einem Chargenwechsel war, umso niedriger war auch
die DHA-Konzentration zu Beginn des neuen Zyklus. Dies hatte zur Folge, dass die Inhibition
durch DHA geringer war und das Zeitfenster bis zum Erreichen des DHA-Schwellwertes 14n-
ger war. In Reaktor 1 und 2 trug die daraus resultierende hohere Biomasse dazu bei, dass ho-
here DHA-Endkonzentrationen und hdéhere Produktbildungsraten erreicht wurden. Dieses
Ergebnis lieB sich allerdings nur bedingt im Experiment umsetzen. Jeder Chargenwechsel
stellte fiir die Mikroorganismen eine Belastung dar, da sich in kurzer Zeit die Milieubedin-
gungen schlagartig dnderten. Je groBer dabei das Puffervolumen in Form eines groferen
Restvolumens war, umso schonender konnte dieser Chargenwechsel fiir die Mikroorganismen
durchgefiihrt werden. Daher war im Experiment das minimale Restvolumen auf 2 % (Labor-

reaktor) bzw. 10 % (Technikum) begrenzt.

-
4

Produktbildungsrate in [g/(l1h)]
W I &) o))
M B o~

3.
60 ST R e S s
so | LN
DHA- 100
Schwellwert 120 *rl——i—,—’i‘f‘—vs_—/_vs—r— -

in [g/1] 0 2 -
Restvolumenanteil in [%]
Abbildung 4-74: Berechnung der Produktbildungsrate fiir das zweistufige zyklisch be-
triebene Zulaufverfahren in Abhéingigkeit des Restvolumenanteils und des DHA-

Schwellwertes im Technikumsmafistab
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Eine Anhebung des DHA-Schwellwertes fiihrte zu einer hoheren DHA-Endkonzentration,
aber auch zu einer fallenden Produktbildungsrate. Zur Verdeutlichung dieses Zusammenhan-
ges wurde in der Abbildung 4-75 fiir Restvolumenanteile von 1 %, 5 % und 10 % die DHA-
Endkonzentration und die Produktbildungsrate gegen den DHA-Schwellwert aufgetragen.
Uber den gesamten Bereich verhielten sich die Verliufe gegenliufig. Es ist jedoch zu erken-
nen, dass die Steigung der DHA-Endkonzentration iiberwiegend hoher war als die der Pro-
duktbildungsrate. Deshalb wurde ein DHA-Schwellwert in einem Bereich von 110 - 120 g/l
bei einem Restvolumen von 1 % als optimal angesehen. Die mit dieser Einstellung erzielte
Produktbildungsrate betrug 5.90 bis 6.15 g/(lh) bei einer DHA-Endkonzentration von 207 -
218 g/l. Mit dem konventionellen Zulaufverfahren lieBen sich nur geringfiligig hohere DHA-
Endkonzentrationen von 220 g/l erreichen (personliche Mitteilung, E. Merck KGaA). Die
erzielbare Raum-Zeit-Ausbeute bei dem Zulaufverfahren war allerdings aufgrund der in Kapi-
tel 1 erwdhnten Nachteile deutlich niedriger als bei der semikontinuierlichen Betriebsweise.
Fiir die anschlieBende Produktaufarbeitung ist die Wahl der Betriebsweise (Zulaufverfahren
oder zweistufiges zyklisch betriebenes Zulaufverfahren) nicht von Bedeutung. Fiir die Wirt-
schaftlichkeit des Gesamtprozesses ist letztendlich eine Abwagung der relativen Kosten von
Kultivierung und Produktaufarbeitung maf3gebend. Hierbei gilt zumeist, dass eine moglichst

hohe Produktendkonzentration vorteilhaft fiir die Aufarbeitung ist.
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Abbildung 4-75: Auftragung der Produktbildungsrate und der Produktendkonzentrati-
on itber den DHA-Schwellwert fiir den 2-stufigen Technikumsbetrieb mit einem Restvo-

lumen von 1,5 und 10 % beim Chargenwechsel

4.4.9 Zusammenfassung der Simulationsergebnisse

Zur Simulation des semikontinuierlichen Verfahrens wurde ein segregiertes Verzugszeitmo-
dell entwickelt, welches explizit auf den Ergebnissen der reaktionskinetischen Untersuchun-
gen des DHA-Einflusses auf die Kultur aufbaute. Als Grundlage fiir die Simulationsrechnun-
gen diente ein segregiertes instationdres mathematisches Modell, welches auf den entspre-
chenden Stoffbilanzen sowie den formalkinetischen Ansdtzen fiir die Bioreaktion basierte.
Zur Beschreibung des Einflusses der Produktinhibition auf das Wachstum wurde eine Segre-
gation in drei mogliche Zellzustinde vorgenommen. Hierbei wurde angenommen, dass sich
teilungsfahige Zellen aufgrund des Einflusses der Produktinhibition in nur noch rein produkt-
bildende Zellen bzw. katalytisch aktive Zelltrimmer umwandeln, die schlieBlich inaktiv wer-
den. Experimentell wurde zuvor gezeigt, dass der Zustand der Zellen bei einer semikontinu-
ierlichen Betriebsweise nicht nur vom aktuellen Milieu abhing sondern auch von der Vorge-

schichte. Um dieses auch als biologische Trigheit bekannte Phdnomen erfassen zu konnen,
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fanden unterschiedliche Verzugszeitgleichungen Eintritt in die kinetischen Ansétze, welche
damit auch phdanomenologisch die Vorgeschichte der Bakterien mitberiicksichtigten.

Mit Hilfe der Monte Carlo Methode und der Simplex Methode wurden die Modellparameter
an Laborreaktor- und Technikumslédufe angepasst. Ein Vergleich mit weiteren experimentell
gewonnenen unabhidngigen Laborreaktordaten bei einem unterschiedlichen DHA-Schwellwert
(82 g/l statt 101 g/l) ergab eine hinreichend gute Ubereinstimmung zwischen Modell und Ex-
periment.

Die Modellierung des zweistufigen zyklisch betriebenen Zulaufverfahrens im Technikums-
mafstab mit dem entwickelten Modell zeigte, dass der Einfluss des Restvolumens mit zu-
nehmendem Schwellwert an Bedeutung gewann, da das Wachstum aufgrund der stdrkeren
Inhibition durch hohere DHA-Startkonzentrationen in der ersten Stufe negativ beeinflusst
wurde und somit zu einer niedrigeren Biomassekonzentration und einer verschlechterten Pro-
duktbildungsrate fiihrte. Zudem fiithrten hohere DHA-Schwellwerte zu niedrigeren Produkt-
bildungsraten und hoéheren Produktendkonzentrationen. Die Simulation lieferte fiir einen op-
timalen Betriebsbereich beziiglich eines moglichst kleinen Restvolumens von ca. 1 % und
eines DHA-Schwellwertes von ca. 110 g/l — 120 g/l eine Produktbildungsrate von ca. 5.9
g/(1h) bis 6.15 g/(1h) und eine DHA-Endkonzentration von ca. 207 g/l bis 218 g/I1.
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5 Zusammenfassung

Die Herstellung von Dihydroxyaceton (DHA) erfolgt gro3technisch {iblicherweise durch die
mikrobielle Umsetzung von Glycerin mittels Gluconobacter oxydans im Zulaufverfahren.
Nachteile dieser Betriebsweise sind das zeit- und kostenintensive Reinigen, Sterilisieren und
Neuinokulieren mit einer Vorkultur nach jedem Zyklus. Eine geeignete Alternative zu diesem
Verfahren stellt das zyklisch betriebene Zulaufverfahren dar. Bei dem zyklisch betriebenen
Zulaufverfahren wird ein Restvolumen an Kulturbrithe im Reaktor nach jedem Zyklus belas-
sen, welches als Inokulat fiir den néchsten Zyklus dient. Da der Prozess durch eine ausgeprég-
te Produktinhibition, die bis zur irreversiblen Schdadigung der Kultur fiihren kann, charakteri-
siert ist, ist das Erreichen hoher DHA-Konzentrationen im einstufigen Betrieb nicht moglich.
Deswegen wurde das zyklisch betriebene Zulaufverfahren in einer zweistufigen Kaskade von
Reaktoren realisiert. Die DHA-Produktion wird dabei in zwei rdumlich getrennte Stufen auf-
geteilt. Die erste Stufe dient der Bereitstellung und Bildung einer vitalen, regenerationsféhi-
gen Kultur und die zweite Stufe dem Erreichen einer fiir die Produktaufarbeitung vorteilhaf-
ten hohen Produktendkonzentration.

Das semikontinuierliche zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren wurde erstmalig im
Technikumsmafstab durchgefiihrt. Der DHA-Schwellwert wurde auf 65 g/l festgelegt und das
Restvolumen betrug 10 % des Gesamtvolumens. Uber einen Zeitraum von fiinf Tagen wurden
iiber sieben Zyklen mit hoher Reproduzierbarkeit eine Produktbildungsrate von ca. 5 g/(lh)
und eine DHA-Endkonzentration von 110 g/l gemessen. Der Ertragskoeffizient Ypuasciy be-
trug ca. 0.8.

Zur weiteren Optimierung des Verfahrens wurden der ersten Reaktorstufe nach jedem Char-
genwechsel diskontinuierlich 10 g/l Sorbit beziehungsweise 12 g/l Saccharose als zweite
Kohlenstoffquelle zugegeben. Ziel dieser Optimierungsmafinahme war es, die aktive Biomas-
se im System und somit die Produktbildung zu vergroBern. Die Umsetzung beider Kohlen-
stoffquellen erfolgte zeitgleich zur Glycerinumsetzung. Die Zugabe von Saccharose fiihrte im
Vergleich zum Referenzmedium zu einer Erhdhung der Biomasse um 26 %. Die Produktbil-
dung nahm allerdings um 18.7 % ab. Die Zugabe von 10 g/l Sorbit wirkte sich sowohl auf die
Biomassebildung als auch auf die Produktbildung férderlich aus. Hierbei konnte die Produkt-
bildungsrate gegeniiber dem Referenzmedium um 17 % von 5.03 g/(lh) auf 5.89 g/(1h) im
gesamten Prozess gesteigert werden. Der erzielte Ertragskoeffizient Ypuasiy blieb unverédn-
dert bei ca. 0.8. Die DHA-Endkonzentration betrug unverindert ca. 110 g/l. Bei den Versu-

chen in der zweistufigen Technikumsanlage wurde zudem beobachtet, dass ein Betrieb unter
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hygienischen Bedingungen (ohne Sterilisation) im zweiten Reaktor aufgrund der hohen DHA-
Konzentrationen, die auch auf andere Organismen inhibierend wirken, moglich war. Ferner
konnten mdgliche Kontaminationen aufgrund der im Reaktor 2 erreichten hohen Zelldichte an
Gluconobacter oxydans in der verbleibenden Prozesslaufzeit nicht mehr durchschlagen.
Reaktionskinetische Untersuchungen des DHA-Einflusses auf Gluconobacter oxydans zeig-
ten, dass die Zellen bis ca. 80 g/l DHA wachstumsfahig und im zyklisch betriebenen Zulauf-
verfahren bis ca. 160 g/l DHA regenerationsfiahig waren. Die Regenerationsfahigkeit der Zel-
len hing dabei von der DHA-Konzentration und der Einwirkdauer ab. In diesem Zusammen-
hang erfolgte eine erstmalige Quantifizierung des zeitlichen Einflusses der Produktinhibition
im Laborreaktor. Die DHA-Konzentration von 80 g/l fiir die Grenze der Wachstumstahigkeit
der Kultur wurde im zyklisch betriebenen Zulaufverfahren nach ca. 22 h erreicht. Der DHA-
Konzentrationsbereich von 80 g/l bis 160 g/l in dem die Kultur regenerationsfiahig war, ent-
sprach bei dem zyklisch betriebenen Zulaufverfahren einem Zeitfenster von ca. 24 h. Uber
einer DHA-Konzentration von 160 g/l konnten sich die Zellen nicht mehr in einen teilungsfa-
higen Zustand zuriickentwickeln. Von 160 g/l bis 220 g/l DHA konnte noch Produkt gebildet
werden. Diese DHA-Endkonzentration wurde nach weiteren 31 h erreicht. Aufbauend auf
diesen Ergebnissen wurden Messungen mit zwei unterschiedlichen DHA-Schwellwerten von
82 g/l und 101 g/l in einer zweistufigen Laborreaktoranlage durchgefiihrt. Hierbei wurden
DHA-Endkonzentrationen von 161.5 g/l bzw. 186 g/l erreicht. Die Produktbildungsrate blieb
jedoch mit ca. 3.6 g/(lh) fiir beide Einstellungen unter den Werten, welche im Technikums-
mafstab erreicht wurden.

Ein neuartiger Optimierungsansatz war die Erhohung der aktiven Biomasse in der ersten Re-
aktorstufe mittels einer in-situ Immobilisierung von Zellen. Als Tragermatrix wurden silikon-
beschichtete Raluringe eingesetzt. Die Vorteile dieser pordsen Tragermatrix lagen im Schutz
der Organismen vor Abrasion und in der Sauerstoffdurchlissigkeit der Silikonmatrix. In La-
borreaktoruntersuchungen wurde wéhrend einer Kultivierungsdauer von 18 Tagen eine Erho-
hung der Produktbildungsrate um 60 % von 3.5 g/(lh) auf 5.9 g/(lh) erzielt. Zudem wurde
beobachtet, dass sich mit steigendem DHA-Schwellwert die Zunahme der Immobilisierung
verlangsamte. Die Zunahme der Biomasse aufgrund der Immobilisierung fiihrte schlieBlich zu
einer Verkiirzung der Prozesszeiten in Reaktor 1 und 2. Die erreichte DHA-Endkonzentration
lag deshalb mit 137.5 g/l im Vergleich zu den Referenzldufen ohne Immobilisierung mit
161.5 g/l um 36 % niedriger. Um sowohl eine addquate Immobilisierung als auch eine hohe
DHA-Endkonzentration zu erreichen, wire daher eine dritte Reaktorstufe erforderlich. Aller-

dings wiirde dies unverhdltnisméfBig hohe Investitionskosten mit sich fiihren.



Zusammenfassung 171

Zur mathematischen Beschreibung des semikontinuierlichen Verfahrens wurde ein neuartiges
segregiertes Verzugszeitmodell entwickelt, welches explizit auf den Ergebnissen der reakti-
onskinetischen Untersuchungen des DHA-Einflusses auf der Kultur aufbaute. Das instationdre
mathematische Modell basierte auf den entsprechenden Stoffbilanzen sowie den formalkineti-
schen Ansdtzen filir die Bioreaktion. Zur Beschreibung des Einflusses der Produktinhibition
wurde eine Segregation in drei mogliche Zellzustinde vorgenommen. Hierbei wurde ange-
nommen, dass sich regenerationsfdhige Zellen aufgrund des Einflusses der Produktinhibition
in nur noch rein produktbildende Zellen bzw. katalytisch aktive Zelltriimmer umwandeln, die
schlieBlich inaktiv werden. Zur Beschreibung der Umwandlung in sterile und tote Zellen ka-
men erstmalig exponentielle Ansdtze zum Einsatz. Experimentell konnte gezeigt werden, dass
der Zustand der Zellen bei einer semikontinuierlichen Betriebsweise nicht nur vom aktuellen
Milieu abhing sondern auch von der Vorgeschichte. Um dieses, auch als ,,biologische Trig-
heit* bekannte Phinomen erfassen zu konnen, fanden unterschiedliche Verzugszeitgleichun-
gen Eintritt in die kinetischen Ansitze, welche damit auch phdnomenologisch die Vorge-
schichte der Bakterien mitberiicksichtigten.

Mit Hilfe géngiger Algorithmen wurden die Modellparameter an Laborreaktor- und Techni-
kumsldufe angepasst. Ein Vergleich mit separaten experimentellen Laborreaktordaten, die
nicht zur Anpassung des Modells dienten, ergab eine hinreichend gute Ubereinstimmung zwi-
schen Rechnung und Experiment. Die Modellierung des zweistufigen zyklisch betriebenen
Zulaufverfahrens im Technikumsmafstab mit dem entwickelten Modell zeigte, dass der Ein-
fluss des Restvolumens mit zunehmendem DHA-Schwellwert an Bedeutung gewann, da das
Wachstum aufgrund der stérkeren Inhibition durch hohere DHA-Startkonzentrationen in der
ersten Stufe negativ beeinflusst wurde und somit zu einer niedrigeren Biomassekonzentration
und einer verschlechterten Produktbildungsrate fiihrte. Zudem fiihrten hohere DHA-
Schwellwerte zu niedrigeren Produktbildungsraten und hoheren DHA-Endkonzentrationen.
Die Simulation lieferte fiir einen optimalen Betriebsbereich beziiglich des Restvolumens von
1 % und einem DHA-Schwellwert von 110 - 120 g/l eine Produktbildungsrate von 5.9 — 6.15
g/(lh) und eine DHA-Endkonzentration von 207 - 218 g/l. Derartig hohe DHA-
Endkonzentrationen wurden bereits unter optimierten Bedingungen groftechnisch im Zulauf-
verfahren erreicht. Die erzielbare Raum-Zeit-Ausbeute bei dem Zulaufverfahren ist allerdings
aufgrund der oben genannten Nachteile niedriger als bei der semikontinuierlichen Betriebs-
weise. Hierzu existieren jedoch keine quantitativen Angaben. Es ist jedoch zu erwarten, dass
das zweistufige zyklisch betriebene Zulaufverfahren gegeniiber dem konventionellen Zulauf-

verfahren deutliche Vorteile aufweist.
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7 Abkiirzungsverzeichnis

Variablen und Konstanten (lateinische Symbole):

A pa g/(gh)
Arz g/(1h)

ASorbose g/(g h)

B g/(gh)

B, gEh

CDHA g/l
/1
Caly £
o g/l
C O,sat g/ 1

CbHAL0 g/l

cs g/l
CGly, fed g/l
Coorbit g/l
CSorbose gl
cx g/1
Cx g g/l
oxi g/l
CX,10 ¢l
CX steril ¢l
Cxon g/l

g/l

CX,tot,0

Proportionalitdtsfaktor zwischen Wachstum und Produktbildung (DHA)
Raum-Zeit-Ausbeute

Proportionalitdtsfaktor zwischen Wachstum und Produktbildung (Sorbo-

se)
Wachstumsunabhéngiger Anteil der spezifischen Produktbildungsrate fiir
DHA

Maximaler wachstumsunabhingiger Produktbildungsparameter fiir DHA
Dihydroxyaceton-Konzentration

Glycerinkonzentration
Sauerstoffkonzentration

Sattigungskonzentration des Sauerstoffs im Ndhrmedium
Anfangskonzentration von DHA

Substratkonzentration

Glycerinkonzentration im Feedstrom

D-Sorbit-Konzentration

L-Sorbose-Konzentration
Bakterienkonzentration

Gesamte Biomassekonzentration
Konzentration der lebenden Bakterien
Anfangskonzentration der lebenden Bakterien
Konzentration der sterilen Bakterien
Konzentration der toten Bakterien

Anfangskonzentration der toten Bakterien
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x,Gly

x,Sorbit

K DHA

DHA ,steril

K

DHA ,tot

K Gly

KO,Gly

K 0O,Sorbit

K

Sorbit

M
n
Ipha,l

TpHA steril

1/h

g/l

mg/l

/g

g

g/l

mg/l

mg/l

g/l

g/mol

g/(lh)

g/(lh)

Dampfungskonstante der instationiren spezifischen Wachstumsrate

Dampfungskonstante der instationiren spezifischen Wachstumsrate

Zyklennummer, Laufparameter fiir die Messpunkte

Laufparameter fiir die Messgrof3e

Anzahl der Messgroflen

Stoffiibergangskoeffizient —multipliziert mit der fliissigvolumen-
spezifischen Stoffaustauschfldche

Halbséttigungskonstante flir die Limitierung der Produktbildung durch
das Substrat

Halbséttigungskonstante fiir die Limitierung der Produktbildung durch
den Sauerstoff

Inhibierungskonstante des Zellwachstums durch Dihydroxyaceton
Charakteristische Konstante fiir die Sterilisierung der lebenden Zellen

durch DHA

Charakteristische Konstante fiir die Umwandlung von sterilen Zellen in
tote Zellen durch DHA

Halbsittigungskonstante fiir die Limitierung des Zellwachstums durch
Glycerin

Halbsittigungskonstante fiir die Limitierung des Zellwachstums durch

den Sauerstoff

Halbsittigungskonstante fiir die Limitierung des Zellwachstums durch
den Sauerstoff

Halbsittigungskonstante fiir die Limitierung des Zellwachstums durch D-
Sorbit

Molare Masse
Charakteristischer Exponent, Anzahl der Messpunkte

Reaktionsgeschwindigkeit fiir die DHA-Bildung der lebenden Zellen

Reaktionsgeschwindigkeit flir die Produktbildung der sterilen Zellen
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Taly.x g/(lh) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Glycerinverbrauch aufgrund von
Wachstum

Toypua /(1) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Glycerinverbrauch aufgrund von
DHA-Bildung

fopua  &/(lh) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von
DHA-Bildung

o somose &/(1h) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von
Sorbosebildung

Topes  &/(10) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von
Produktbildung

Toxgs &) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von
Wachstum

Toxay &/(lh) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von
Wachstum auf Glycerinbasis

o xsoie  &/(1h) Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von

rSorbit ,Sorbose g/(lh)

rSorbit,X

I.Sorbose |
rX L,ges
Iy 1.Gly
T 1 Sorbit
I.X,steril
I

X, tot

R DHA

g/(1h)

g/(lh)
g/(1h)
g/(h)
g/(lh)
g/(1h)
g/(1h)

g/(1h)

Wachstum auf Sorbitbasis

Reaktionsgeschwindigkeit fiir den Sorbitverbrauch aufgrund von Sorbo-

sebildung

Reaktionsgeschwindigkeit flir den Sorbitverbrauch aufgrund von Wachs-

tum

Reaktionsgeschwindigkeit fiir die Sorbosebildung der lebenden Zellen

Reaktionsgeschwindigkeit fiir die Zunahme der lebenden Zellen

Reaktionsgeschwindigkeit fiir das Bakterienwachstum durch Glycerin

Reaktionsgeschwindigkeit fiir das Bakterienwachstum durch Sorbit

Reaktionsgeschwindigkeit flir die Zunahme der sterilen Zellen

Reaktionsgeschwindigkeit fiir die Zunahme der toten Zellen

Charakteristische Zeitkonstante der instationdren spezifischen Produkt-

bildungsrate fiir DHA
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R Sorbose g/(lh)

g 1/h
t h
T, &
TDHA h
TSorbose h
TX ,Gly h
TX,Sorbit h
A\ 1
Vi L
Vrest 1
Vi I/h
W g/l
.
YDHA,O [_]

YSorbosc,O [_]

YDHA,Glycerin [_]

<

Sorbose,Sorbit [_]

<

X,0,Gly [_]

<

X,0,Sorbit [_]

X,Gly [_]

<

Charakteristische Zeitkonstante der instationdren spezifischen Produkt-

bildungsrate fiir Sorbose

Spezifische Produktbildungsrate der sterilen Zellen
Zeit
Sauerstofftransportstrom

Charakteristische Zeitkonstante der instationdren spezifischen Produkt-

bildungsrate fiir DHA

Charakteristische Zeitkonstante der instationdren spezifischen Produkt-

bildungsrate fiir Sorbose

Charakteristische Zeitkonstante der instationdren spezifischen Wachs-

tumsrate fiir Glycerin

Charakteristische Zeitkonstante der instationdren spezifischen Wachs-

tumsrate fur Sorbit
Reaktorvolumen

Reaktionsvolumen des ersten Reaktors

Restvolumen der Fliissigkeit nach der Entleerung
Zugefiihrter Volumenstrom
Inhibierungskonstante des Zellwachstums durch das Substrat

Berechneter Zahlenwert der Messgrofle j am Messpunkt i

Ertragskoeffizient fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von DHA-

Bildung

Ertragskoeffizient flir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von Sorbosebil-

dung
Ertragskoeffizient fiir den Glycerinverbrauch aufgrund von DHA-

Bildung

Ertragskoeffizient fiir den Sorbitverbrauch aufgrund von Sorbosebildung
Ertragskoeffizient fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von Wachstum
Ertragskoeffizient fiir den Sauerstoffverbrauch aufgrund von Wachstum

Ertragskoeffizient fiir den Glycerinverbrauch aufgrund von Wachstum
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Y somit ] Ertragskoeffizient fiir den Sorbitverbrauch aufgrund von Wachstum

Vi [—] Experimentell bestimmter Zahlenwert der Messgrof3e j am Messpunkt i

Variablen und Konstanten (griechische Symbole):

i) 1/h Spezifische Wachstumsrate

Hexp 1/h Experimentell bestimmte spezifische Wachstumsrate

(TP 1/h Instationdre spezifische Wachstumsrate

Migacry 17D Instationdre spezifische Wachstumsrate auf Glycerin

Minstasorbic 1/ Instationdre spezifische Wachstumsrate auf Sorbit

Higao 17D Anfangswert der instationéren spezifischen Wachstumsrate
[T, 1/h? Erste Ableitung nach der Zeit von z, .

a0 1/h? Anfangswert der ersten Ableitung nach der Zeit von z,,,,

[T 1/h Maximale spezifische Wachstumsrate

Ky 1/h Maximale spezifische Wachstumsrate mit Glycerin als Substrat
Ksorpic 1/h Maximale spezifische Wachstumsrate mit D-Sorbit als Substrat
[T, 1/h Stationdre spezifische Wachstumsrate

Raaay 1/h Stationdre spezifische Wachstumsrate fiir Glycerin

Hasomt 17D Stationdre spezifische Wachstumsrate fiir Sorbit

Hat.0 1/h Anfangswert der stationdren spezifischen Wachstumsrate

Herit 1/h Spezifische Sterilisierungsrate

[T 1/h Spezifische Absterberate

T 1/h Spezifische Produktbildungsrate
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Texp 1/h  Experimentell ermittelte spezifische Produktbildungsrate
T stat 1/h Instationdre spezifische Produktbildungsrate

Tiwaona 1/ Instationdre spezifische Produktbildungsrate fiir DHA

Tinsatsorbose 1/ Instationdre spezifische Produktbildungsrate fiir Sorbose
Tisao  1/h Anfangswert der instationdren spezifischen Produktbildungsrate
T 1/h Stationére spezifische Produktbildungsrate

Teapna 1/ Stationdre spezifische Produktbildungsrate fiir DHA

Ty somose 1/ Stationére spezifische Produktbildungsrate fiir Sorbose
Tgerit 1/h Spezifische Produktbildungsrate der sterilen Zellen

O'jﬂ [—] Zahlenwert der Varianz der Messgrof3e j am Messpunkt 1
0 [] Parametervektor

Abkiirzungen:

ATP Adenosintriphosphat

Aps Ertragskoeffizient (Produkt/Substrat)

Agrsz Produktbildungsrate

Axss Ertragskoeffizient (Biomasse/Substrat)

BTM  Biotrockenmasse

DAPI  4’,6’-Diamidino-2-phenyl-indol-dihydrochlorid

DHA Dihydroxyaceton

DNA Desoxyribonukleinsiure

EPS extrazelluliare polymere Substanzen

FISH Fluoreszenz In Situ Hybridisierung

FLUOS 5(6)-Carboxyfluorescein-N-hydroxy-succinimidester

HPLC  High Pressure Liquid Chromatography
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OD
PBS
PQQ
RNA
R1
R2
SDS
SW
Tris

VE

Optische Dichte
Phosphatgepufferte Kochsalzlosung
Pyrrolochinolinchinon
Ribonucleinsdure

Reaktor 1

Reaktor 2

Natriumdodecylsulfat

Schwellwert fiir DHA
Tris(hydroxymethyl)aminomethan

vollentsalzt



