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1 Einleitung

Wahrend des 20. Jahrhunderts hat sich die Durchschnittstemperatur der Erdatmosphare
um 1,8 °C erhoht. Diese globale Klimaerwarmung ist schneller als jemals zuvor
beobachtet und bringt das Okosystem Erde aus dem Gleichgewicht. Sie verursacht
langere und intensivere Hitzeperioden, Veranderungen in der Tier- und Pflanzenwelt, das
Schmelzen von Gletschereis und dadurch die Erhdhung des Meeresspiegels. Damit
werden die Landwirtschaft, die Vegetation und der menschliche Lebensraum ernsthaft
bedroht. Nach aktuellen Prognosen werden diese Entwicklungen zum Beispiel durch
regelmalige Waldbrande, langere Durreperioden und haufigere sowie intensivere
Wirbelstirme zu spuren sein (NASA's Jet Propulsion Laboratory 2018).

Die Ursache der globalen Klimaerwarmung sind Treibhausgasemissionen, die zu 76 %
aus Kohlenstoffdioxid (CO2) bestehen. Im Jahr 2016 wurden weltweit 36,2 Gigatonnen
CO, emittiert (Le Quéré et al. 2015). Die durchschnittliche CO2-Konzentration in unserer
Atmosphare nahm seit 1950 um bis zu 25 % auf 407 ppm CO. (zum 17.04.2018) zu
(NASA's Jet Propulsion Laboratory 2018) und ist die Hauptursache des rasanten
Klimawandels. Um die negativen Einflisse von CO: nicht weiter zu verstarken und die
Erderwarmung auf eine Erhéhung um 1,5 °C zu beschranken, wurde im Dezember 2015
von 195 Landern auf der Pariser Klimaschutzkonferenz (COP21) beschlossen, die CO»-
Emissionen zu reduzieren (Philp 2018). Die Europaische Union plant, diese bereits bis
zum Jahr 2030 um 40 % zu verringern (European Commission 2015).

86 % des Treibhausgases CO. wurden 2014 aus fossilen Rohstoffen und industriellen
Abgasen erzeugt (Edenhofer et al. 2014). Fossile Brennstoffe wie Kohle, Erdgas und Erdol
sind mit einem Marktanteil von mehr als 80 % im Jahr 2014 nach wie vor die wichtigsten
Energietrager und Ausgangsstoffe flir Basischemikalien weltweit (IEA Statistics 2018;
Friedlingstein et al. 2014). Abgesehen von der Treibhausgasbelastung verlangt die
Endlichkeit dieser fossilen Ressourcen ein Umdenken auf eine Politik mit erneuerbaren
Energien (McGlade und Ekins 2015).

Die Suche nach COz-neutralen Alternativen zur Energie- und Kraftstoffgewinnung sowie
Chemikalienproduktion in Industrie und Wissenschaft zeigte, dass die Kohlenstofffixierung
von CO; sowohl thermochemisch Uber die Fischer-Tropsch-Synthese aber auch
biokatalytisch Uber die sogenannte Gasfermentation mit der Verwendung industrieller
COo-haltiger Abfallgase erfolgen kann (Liew et al. 2016; Daniell et al. 2016; Takors et al.
2018). Die biokatalytische Umsetzung von CO. benétigt dabei zur Reduktion des
reaktionstragen CO zusatzlich Energie, die Uber Sonnenlicht (photoautotroph), Uber
Wasserstoff (chemoautotroph) oder Gber Elektronen (Kathode) bereitgestellt werden kann
(Durre und Eikmanns 2015). Die Vorteile des — im Vergleich zum thermochemischen
Ansatz — relativ jungen Ansatzes sind moderate Temperaturen (~22-60 °C), geringe
Prozessdriicke (1-6 bar), eine hohe Produktspezifitdt, eine geringe Abhangigkeit des
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Prozesses von der Zusammensetzung des Substratgases sowie gute Toleranzen gegen-
Uber Verunreinigungen im Gegensatz zu den sehr anfalligen Metallkatalysatoren der
Fischer-Tropsch-Synthese zum Beispiel gegenlber Schwefelverbindungen (Griffin und
Schultz 2012).

Der Pionier der Gasfermentation, die Firma LanzaTech (lllinois, USA), zeigte bereits im
Jahr 2008 in einem Pilotprojekt in Neuseeland die Produktion von ~57 m? Ethanol pro Jahr
durch die Verbrennung von CO zu CO: und dessen anschlieRende biokatalytische
Fixierung. In den darauffolgenden Jahren (2012 und 2013) wurde die vorkommerzielle
Produktion von bis zu 379 m?® Ethanol pro Jahr in Verbundprojekten von LanzaTech mit
dem Stahlherstellern BaoSteel Group und Beijing Shougang Co. Ltd. als Lieferanten der
CO-haltigen Abfallgase in China gezeigt. Durch die Anwendung einfacher und
kostengunstiger Bioreaktoren konnten die Treibhausgasemissionen bereits um tber 60 %,
im Vergleich zur konventionellen Synthese dieser preisglinstigen Basischemikalien aus
fossilen Rohstoffen, reduziert und die Produktionskosten gesenkt werden (LanzaTech
2018). Damit zeigt LanzaTech ohne Zweifel die Robustheit, die Rentabilitdt sowie die
Umsetzbarkeit und das Potential der Gasfermentation im grof3technischen Malistab
(Heijstra et al. 2017; Redl et al. 2017).
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Synthesegase, die zum Grofteil aus Kohlenstoffmonoxid (CO), Kohlenstoffdioxid (CO,)
und Wasserstoff (H2) bestehen, kénnen von Mikroorganismen, den sogenannten
acetogenen Bakterien, Gber biochemische Stoffwechselwege zu organischen Sauren und
Alkoholen biokatalytisch umgesetzt werden (Liew et al. 2016). Dieser Prozess wird
Gasfermentation genannt (Demirbas 2007). Die Umsetzung ausschlieRlich anorganischer
Verbindungen wird als autotrophe Umsetzung bezeichnet.

Wissenschaftler aus aller Welt beschaftigen sich mit der Charakterisierung der biochem-
ischen Stoffwechselwege und der Reaktionskinetik von sowohl natirlich vorkommenden
als auch rekombinanten acetogenen Bakterienstdmmen (Acharya et al. 2017; Kundiyana
et al. 2011a; Mayer und Weuster-Botz 2017; Perez et al. 2013). Die Charakterisierung
findet im LabormafRstab entweder in Anaerobflaschen oder in ideal durchmischten
Ruhrkesselreaktoren mit hohem Leistungseintrag statt. Anaerobflaschen sind gasdichte
Glasflaschen und werden primar verwendet, da sie einfach in der Handhabung und
kostengtinstig in der Beschaffung sind. Die Kontrolle des pH und des Drucks sowie eine
kontinuierliche Begasung mit dem gasférmigen Substrat (Synthesegas) sind allerdings nur
in vollstandig kontrollierten Bioreaktoren maoglich (Weuster-Botz 1999). Die haufigste
Anwendung von Bioreaktoren sind Ruhrkesselreaktoren, in denen eine optimale
Verfugbarkeit des Synthesegases durch eine kontinuierliche Begasung und ideale
Ruckvermischung mit mechanisch angetriebenen Ruhrwerken gewahrleistet ist
(Bengelsdorf et al. 2018). Ruhrkesselreaktoren im Labormalfistab schaffen eine ideale
Umgebung fir die Charakterisierung acetogener Bakterien. Dies ermoglicht es,
organismusspezifische Informationen zu sammeln und optimale Betriebsbedingungen fir
die Synthesegasfermentation zu erforschen (Groher und Weuster-Botz 2016a).

Die Gasfermentationen im groRtechnischen Malstab werden aber nicht bei ideal
durchmischten Bedingungen, wie sie im Laborrihrkesselreaktor simuliert werden,
durchgeflihrt, da dies flir die meist niedrigpreisigen Produkte wie Acetat oder Ethanol nicht
finanzierbar ware. Im industriellen Mafstab fanden bisher Blasensaulenreaktoren
Anwendung (Daniell et al. 2012). Blasensaulenreaktoren sind zylindrische Behalter mit
kontinuierlicher Begasung vom Reaktorboden aus und stellen damit die einfachste und
kostenglinstigste Bauweise von Bioreaktoren dar (Chisti 1989). Eine mdgliche Alternative
sind Biofilmreaktoren, welche bisher vorrangig in der biologischen Abwasserbehandlung
eingesetzt werden und ebenfalls kostenginstig im Aufbau und im Betrieb sind. Sie bieten
eine inerte Oberflache zur Anlagerung von Mikroorganismen. Die Aggregation von
Mikroorganismen aneinander und an Oberflachen in Kombination mit der Bildung einer
selbstproduzierten Matrix aus extrazelluldaren polymeren Substanzen, die den
Zusammenhalt der Mikroorganismen sichert, wird Biofilmbildung bezeichnet (Flemming et
al. 2007). Als inerte Oberflache werden in der Regel Tragermaterialien aus zum Beispiel
Kunststoff oder Keramik verwendet (Cowger et al. 1992; Shen et al. 2017). Zwei mdgliche
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Ausflhrungen von Biofilmreaktoren sind Festbettbiofilmreaktoren und Rieselbettbiofilm-
reaktoren. In Festbettbiofiimreaktoren ist das Festbett dauerhaft von der Flissigphase
umgeben, in Rieselbettbiofiimreaktoren ist im Gegensatz dazu die Gasphase die
kontinuierliche Phase (Bredwell et al. 1999).

Die meisten Untersuchungen zur biokatalytischen Umsetzung von Synthesegasen mit
acetogenen Bakterien werden allerdings in Rihrkesselreaktoren im Labormalistab
durchgefiihrt (Demler und Weuster-Botz 2011; Acharya et al. 2017). Das Problem ist, dass
die Ubertragung der dabei gewonnenen Erkenntnisse in den groRtechnischen MaRstab in
der Regel nicht einfach ist, da die physikalischen Eigenschaften industrieller Reaktoren
stark von jenen ideal durchmischter Laborriihrkesselreaktoren abweichen.

Das erste Ziel dieser Arbeit war es daher, einen vollstandig kontrollierbaren Mehrzweck-
bioreaktor zu gestalten, der die Mdéglichkeit fur Untersuchungen zur Gasfermentation in
vier verschiedenen Bioreaktortypen gleicher Dimension bietet. Neben dem Betrieb als
klassischer Ruhrkesselreaktor sollte auch ein Betrieb als Blasensaulenreaktor, als
Festbettbiofilmreaktor und als Rieselbettbiofilmreaktor ermoéglicht werden. Hierzu war die
reversible, nicht invasive Umristung eines kommerziellen Laborrihrkesselreaktors mit
Reaktoreinbauten aus Edelstahl geplant, um eine schnelle Verfligbarkeit der
verschiedenen Bioreaktoren mit derselben Bioreaktorperipherie zu erméglichen. Die
physikalischen Eigenschaften der verschiedenen Bioreaktoren sollten hinsichtlich
Leistungseintrag, Gas-Flussig-Stofftransport sowie Misch- und Verweilzeitverhalten
charakterisiert werden.

Bisher gibt es nur wenige Studien zu Gasfermentationen im Labormalstab, die nicht
Anaerobflaschen oder Ruihrkesselreaktoren nutzten (Chang et al. 2001; Hickey 2007;
Devarapalli et al. 2017; Richter et al. 2013). Die Wechselwirkungen zwischen
Bioreaktortyp und biokatalytischen Prozessleistungen suspendierter acetogener Bakterien
sind allerdings nur dann quantifizierbar, wenn Untersuchungen mit denselben Zellen bei
vergleichbaren Reaktionsbedingungen (Medienzusammensetzung, Temperatur, pH, Syn-
thesegaszusammensetzung, Prozessflihrung) durchgeflihrt werden (Groher und Weuster-
Botz 2016b). Das Problem ist, dass aktuelle Studien zur Gasfermentation mit
suspendierten acetogenen Bakterien in unterschiedlichen Bioreaktoren aufgrund
unterschiedlicher Reaktions- und Betriebsbedingungen keine Schlussfolgerungen zu den
Wechselwirkungen zwischen Reaktortyp und Stoffwechselleistungen ermdéglichen.

Das zweite Ziel dieser Arbeit war es daher, die autotrophe Umsetzung von Synthesegasen
in unterschiedlichen Bioreaktoren (Ruhrkesselreaktor und Blasensaulenreaktor) mit
suspendierten acetogenen Bakterien bei identischen Reaktionsbedingungen zu unter-
suchen. Als Modellorganismen wurden zwei acetogene Bakterien als klassische Vertreter
fur typische Gasfermentationen gewahlt: einerseits Clostridium aceticum, das sowohl CO,
in Kombination mit Hy, als auch CO und somit alle Hauptbestandteile von Synthesegasen
zu Acetat verstoffwechseln kann, andererseits Clostridium carboxidivorans, das nicht nur
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organische Sauren, sondern nachfolgend in einer zweiten Prozessphase auch Alkohole
aus CO synthetisieren kann. Der Einfluss der Reaktoreigenschaften auf die Stoffwechsel-
leistung dieser acetogenen Modellorganismen sollte mit Hilfe kontrollierter Satzprozesse
bei identischen Reaktionsbedingungen quantifiziert werden, um damit erstmalig einen
direkten Vergleich zwischen Ruhrkesselreaktor und Blasensaulenreaktor mit suspendier-
ten acetogenen Bakterien im Labormalstab zu erméglichen.

Als Alternative zu Blasensaulenreaktoren koénnten fir die industrielle biokatalytische
Umsetzung von Synthesegasen prinzipiell auch Biofilmreaktoren verwendet werden
(Daniell et al. 2012). Acetogene Bakterien bendtigen fir die autotrophe Umsetzung von
Synthesegasen neben CO., H> und/oder CO weitere Nahrstoffkomponenten, die in der
Regel in der Flussigphase geldst sind. Aufgrund geringer Wachstumsraten und
Zellausbeuten unter autotrophen Bedingungen ist die kontinuierliche Erneuerung der
Flissigphase (kontinuierlicher Betrieb) mit Verweilzeitentkopplung der acetogenen
Bakterien von der Flissigphase mit Biofilmreaktoren sinnvoll, um héhere volumetrische
Produktivitdten zu erreichen (Kantzow et al. 2015; Shen et al. 2014a). Das Problem ist,
dass die wenigen existierenden Studien zur Gasfermentation mit immobilisierten
acetogenen Bakterien in unterschiedlichen Biofilmreaktoren aufgrund unterschiedlicher
Reaktions- und Betriebsbedingungen sowie Dimensionen keine Schlussfolgerungen zu
den Wechselwirkungen zwischen Reaktortyp und Stoffwechselleistungen ermdéglichen.

Das dritte Ziel dieser Arbeit war es daher, die autotrophe Umsetzung von Synthesegasen
in unterschiedlichen Biofilmreaktoren (Festbettbiofiimreaktor und Rieselbettbiofiimreaktor)
mit immobilisierten acetogenen Bakterien bei vergleichbaren Prozessbedingungen zu
untersuchen. Hierzu sollten zunachst unterschiedliche Tragermaterialien fir die
Immobilisierung von Clostridium aceticum und Clostridium carboxidivorans untersucht
werden. Im Anschluss war es geplant, die Immobilisierung der acetogenen Bakterien im
Festbettbiofilmreaktor im Satzverfahren zu erméglichen. Weiterhin sollte die autotrophe
Umsetzung von Synthesegasen beim kontinuierlichen Betrieb mit Verweilzeitentkopplung
der acetogenen Bakterien von der Flissigphase durch Biofilmbildung im Festbettbiofilm-
reaktor und im Rieselbettbiofiimreaktor untersucht und die Prozessleistung der aceto-
genen Bakterien in den beiden Biofilmreaktoren verglichen werden. AbschlieRend war es
geplant, die autotrophe Umsetzung von Synthesegasen in Biofilmreaktoren mit jener in
Suspensionsreaktoren zu vergleichen.
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3 Theoretische Grundlagen

3.1 Acetogenese

Acetogene Mikroorganismen (Acetogene, engl. acetogens) bilden eine heterogene
Gruppe obligat anaerober Bakterien, die den Acetyl-CoA-Stoffwechselweg fir drei
Anwendungen vorherrschend verwenden (Drake 1994):

i.  als Mechanismus flr die reduktive Synthese von Acetyl-CoA aus CO-
ii. als Prozess der terminalen Elektronenannahme und -konservierung
iii.  zur Kohlenstofffixierung in Form von Biomasse

Als Substrat- und Energiequelle kénnen meistens fakultativ CO, als Oxidationsmittel und
H> als Reduktionsmittel, aber auch CO als alleinige Kohlenstoffquelle unter strikt
anaeroben Bedingungen verwendet werden (Ragsdale 2004). Diese Form des
Stoffwechsels, in dem nur anorganische Verbindungen umgesetzt werden, wird als
Chemolithoautrophie bezeichnet. Die Bakterien wachsen und produzieren auch, indem sie
organismusspezifisch verschiedene Monosaccharide (zum Beispiel Glucose, Fructose,
Xylose) heterotroph, das heifdt auf Basis organischer Molekiile, verstoffwechseln (Drake
et al. 2006).

Im Jahr 1932 wurde erstmals die Synthese von Acetat aus CO; und H; in Faulschlamm
veroffentlicht (Fischer et al. 1932). Kurz darauf wurde das erste acetogene Bakterium,
Clostridium aceticum, aus alkalischem Schlammextrakt isoliert (Wieringa 1936, 1939).
AnschlieBend wurde ein weiterer Mikroorganismus, Moorella thermoacetica, in Pferde-
fakalien gefunden (Fontaine et al. 1942). Bis zu 100 Spezies aus 25 Gattungen konnten
bisher aus sauerstoffarmen Lebensraumen der Erde isoliert werden (Collins et al. 1994).
Diese waren beispielsweise Frisch-, Klar-, Kalt- und Warmwassersedimente (Andreesen
et al. 1970), Verdauungstrakte (Bernalier 1996) sowie Schlicke, Schiamme und Erdreiche
(Drake et al. 1997). Durch die vielfaltigen Vorkommnisse dieser Bakterienart
unterscheiden sich die Spezies auch in ihren optimalen Wachstumsbedingungen.
Reaktionstechnische Untersuchungen zeigten mesophile (Balch et al. 1977), thermophile
(Slepova 2006), psychrophile (Kotsyurbenko et al. 1995), alkaliphile (Wieringa 1939) und
halophile (Zavarzin et al. 1994) Eigenschaften der Stamme. Das Hauptstoffwechsel-
produkt acetogener Mikroorganismen ist Essigsaure (Braun et al. 1981). Weitere Produkte
sind organische Sauren wie Buttersaure (Krumholz und Bryant 1986) und Hexansaure
(Ramio-Pujol et al. 2015b) oder Alkohole wie Ethanol (Kundiyana et al. 2011b), Butanol
(Lynd et al. 1982), Hexanol (Phillips et al. 2015). Fir weitere Stoffwechselprodukte und
optimale Wachstumsbedingungen wird auf die detaillierte Literatur verwiesen (Drake et al.
2006; Acharya et al. 2015; Bengelsdorf et al. 2018).

In dieser Arbeit wurden zwei Bakterienstdmme aus der Gattung der Clostridien,
Clostridium acetium und Clostridium carboxidivorans P7, fir Untersuchungen zum
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chemolithoautotrophen Stoffwechsel verwendet. Deren Eigenschaften werden in den
folgenden Abschnitten erlautert.

3.1.1 Verwendete Bakterienstamme

Clostridium aceticum

Der acetogene Mikroorganismus Clostridium aceticum™ (DSM 1496) wurde aus Schlamm
als Reinkultur isoliert und war der erste Stamm, mit dem die Chemolithotrophie tiber CO2
und Hy bei anaeroben Bedingungen beschrieben wurde (Wieringa 1936, 1939). Spater
wurde bekannt, dass C. aceticum auch mit CO als alleinige Kohlenstoff- und Energiequelle
wachsen und produzieren kann (Lux und Drake 1992). Der obligat-anaerobe
Mikroorganismus kann unter anderem mit den Substraten Fructose, Ribose und Glutamat
heterotroph wachsen (Braun und Gottschalk 1981; Braun et al. 1981). Das
Hauptstoffwechselprodukt des Bakteriums ist Acetat (Ljungdahl 1986). Bei Hemmungen
des Stoffwechselweges entsteht das Zwischenprodukt Formiat (Mayer und Weuster-Botz
2017). C. aceticum ist Gram-negativ, ungefahr 1 ym dick und 5 ym lang (Abbildung 3.1 A)
und bildet terminale Endosporen. Es hat sein Temperaturoptimum bei 30 °C und
bevorzugt einen alkalischen pH zwischen pH 8,0 und pH 8,3 (Braun et al. 1981). Die
komplette Genomsequenz des stabchenférmigen Bakteriums von 4,2 Mbp (engl. mega
base pairs) wurde sequenziert (Poehlein et al. 2015). Die Desoxyribonukleinsdure (DNS)
enthalt 33 mol% Guanin und Cytosin (Braun et al. 1981). Die Acetatbildung von
C. aceticum ist wachstumsassoziiert. Das Wachstumsverhalten ist Na*-abhangig und
zeigte sein Optimum bei 60-90 mM Na* bei Satzprozessen mit kontinuierlicher CO:N2 (1:9)
Begasung (30 °C, pH 8.0) (Mayer und Weuster-Botz 2017).

Bis jetzt sind wenige Studien zur autotrophen Prozessfiuihrungen mit C. aceticum bekannt:
Die maximale Acetatkonzentration in Serumflaschen (50 mL Arbeitsvolumen, 30 °C,
pH 8,5) von 37,8 mM (2,3 g L") wurde autotroph bei einer Biotrockenmassekonzentration
(BTM) von 0,8 g L™" und einem CO-Initialkopfraumpartialdruck von 1.571 mbar in drei
Tagen erreicht (Sim et al. 2007). Mayer und Weuster-Botz (2017) zeigten Biotrocken-
massekonzentrationen von bis zu 2,0 g L' nach zwei Tagen im kontinuierlich begasten
Rihrkesselreaktor (1L; 30°C; pH8; 6,8 WL" Leistungseintrag, 10L L' h" konti-
nuierliche Begasung, CO:N 1:9) und eine Acetatkonzentration von 261,4 mM (15,7 g L)
nach drei Tagen. Die maximale Acetatkonzentration wurde in demselben Bioreaktor mit
einem CO2:H2:N,-Gasgemisch (12:10:3) mit 291,4 mM (17,3 g L") bei einer maximalen
Biotrockenmassekonzentration von 1,5 g L' erreicht. Untersuchungen in Anaerobflaschen
(163 mL; 30°C; Schittelfrequenz: 200 min™'; 1,8 bar; CO:H2:Ar 39:2:9) zeigten
vergleichbare zeitliche Verlaufe der Biotrockenmasse- und Acetatkonzentrationen sowie
der CO-Aufnahmeraten flr Satzprozesse mit C. aceticum mit L-Cystein-Hydrochlorid-
Monohydrat- sowie Natriumsulfidkonzentrationen von bis zu 0,5g L. Die maximale
Biotrockenmassekonzentration war 0,8 g L', die maximale Acetatkonzentration 2,4 g L'
und die maximale CO-Aufnahmerate 5,8 mmol L™ h”' (Sim und Kamaruddin 2008).
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1um 3
1 um ‘f
Clostridium aceticum Clostridium carboxidivorans

Abbildung 3.1: Aufnahme im Elektronenmikroskop von C. aceticum mit peritrichen Flagellen durch
Braun et al. (1981) (links, A) und C. carboxidivorans durch Liou et al. (2005) (rechts, B).

Clostridium carboxidivorans

Der Stamm P7 (DSM 15243) wurde von Rossukon Laopaiboon als Sediment in einem
landwirtschaftlichen Klarteich an der Oklahoma State University (Stillwater, Oklahoma,
USA) isoliert. Im Jahr 2005 haben Liou et al. (2005) gezeigt, dass P7 chemolitho-
autotroph auf COz:H, und CO wachsen kann und diesen auf Clostridium
carboxidivorans P7T umbenannt. Das obligat anaerobe, acetogene Bakterium ist Gram-
positiv, 0,5 um breit, 3,0 um lang und kommt als freibewegliches Stabchen alleine und in
Paaren vor (siehe Abbildung 3.1 B). Es bildet terminale Sporen und wachst heterotroph
unter anderem auf Glucose, Fructose, Galactose und Xylose (Liou et al. 2005). Das
Temperaturoptimum liegt bei 37-40 °C. C. carboxidivorans ist sehr temperatur- und pH-
tolerant zwischen 24 °C und 42 °C sowie pH 4,4 und pH 7,6. Das pH-Optimum liegt
zwischen pH 5,0 und pH 7,0 (Liou et al. 2005; Acharya et al. 2015; Fernandez-Naveira et
al. 2016a). Eine detaillierte Analyse der Genomsequenz mit 5,65 Mbp wurde 2010
publiziert (Bruant et al. 2010). Die Desoxyribonukleinsdure (DNS) enthalt 31-32 mol%
Guanin und Cytosin.

Die Besonderheit von C. carboxidivorans gegeniber C. aceticum ist die natlrliche
Fahigkeit des Wildtypstammes zwei unterschiedliche Prozessphasen in Satzprozessen
ohne pH-Kontrolle zu durchlaufen:

i. Acidogenese: Das Stoffwechselprodukt Acetat wird bei vorteilhaftem pH > 5,0
primar gebildet und es erfolgt Wachstum. Die Akkumulation der gebildeten Saure
senkt den pH.

ii. Solventogenese: Die gebildeten Sauren werden aufgrund eines unvorteilhaften
pH < 5,0 zu Alkoholen umgesetzt. Durch den Verbrauch der Sauren steigt der pH.
Es erfolgt kein Wachstum mehr.

Die Stoffwechselprodukte des Metabolismus* von C. carboxidivorans sind Acetat, Ethanol,
Butyrat, 1-Butanol, Hexanoat und 1-Hexanol. Informationen zu Einflussparametern auf
den Stoffwechselweg von C. carboxidivorans wie Medienbestandteile oder die
Temperatur sind fir diese Arbeit nicht relevant und ausflhrlich in der Literatur beschrieben
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(Ahmed et al. 2006; Phillips et al. 2015; Ramié-Pujol et al. 2015b; Fernandez-Naveira et
al. 2016b, 2016¢; Abubackar et al. 2018).

In den letzten 13 Jahren wurden eine Vielzahl von Untersuchungen zur Gasfermentation
mit C. carboxidivorans durchgefihrt. Details sind in Tabelle 3.1 zusammengefasst.

Tabelle 3.1: Maximale Produktkonzentrationen in Satzprozessen mit C. carboxidivorans.

Substrat p;. T, pHo, Produkt, Produkt,
VIV °C ) mM gL Referenz
CO 33,0 5,75 91,6 5,50 Acetat (Fernandez-
1 120,5 5,55 Ethanol Naveira et

17,2 1,50 Butyrat  al 2016c)
35,9 2,66 1-Butanol

CO:CO2:H2:N2 37,0 unkontrolliert 31,0 1,86 Acetat (Ukpong et

4:1:3:12 575 43,0 1,98 Ethanol al. 2012)
0,7 0,06 Butyrat
7.1 0,52 1-Butanol

CO:CO2:H2:N2 37,0 unkontrolliert 66,6 4,00 Acetat (Shen et al.

4:3:1:12 6,0(3Tage) 2496 11,50 Ethanol  2014a)
(mixotroph)

CO:CO2:H2:N2 25,0 unkontrolliert 22,0 1,32 Acetat (Ramié-Pujol
8:2:8:7 5,9 17,0 0,78 Ethanol et al. 2015b)
(2 bar) 6,0 0,52 Butyrat

7,7 0,57 1-Butanol
6,0 0,70 Hexanoat
4,7 0,48 1-Hexanol

CO:CO2:H: 37,0 unkontrolliert 33,6 2,02 Acetat (Phillips et

7:1:2 5,9 70,5 3,25 Ethanol @l 2019)
(2,38 bar) 7,3 0,64 Butyrat
14,7 1,09 1-Butanol
3.1 0,36 Hexanoat

9,2 0,94 1-Hexanol

Die maximale Acetatkonzentration konnte in Satzprozessen im kontinuierlich begasten
Rihrkesselreaktor (1,2 L; 250 U min™'; pH 5,75 (kontrolliert); 33 °C, kontinuierlicher
Gasvolumenstrom bei 0,5 L L' h''; 100 % CO) mit 91,6 mM (5,5 g L") nach etwa 5 Tagen
erreicht werden (Fernandez-Naveira et al. 2016¢). Deutlich weniger Produkt wurde im
7,5 L-Rihrkesselreaktor (3,0 L Arbeitsvolumen; 150 U min™'; pHo 5,75 (unkontrolliert);
37 °C) bei hoherer kontinuierlicher Begasung (2LL'h') mit einer anderen
Synthesegasmischung (CO:CO2:H2:N2 4:1:3:12) erhalten. Im anfanglich mixotroph
(Anfangskonzentration: 10 gL" D-Fructose) betriebenen kontinuierlich begasten
(30 L L' h"; CO:CO2:H2:N2 4:3:1:12) suspendierten monolithischen Biofilmreaktor (8,0 L
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Arbeitsvolumen; pHo 6 fiir drei Tage dann unkontrolliert, Flissigvolumenstrom: 12 L h™)
wurde die maximale Ethanolkonzentration von 249,6 mM (11,50 g L") nach 15 Tagen
Satzprozess veroffentlicht (Shen et al. 2014a). Zwei weitere Studien zeigten die Fahigkeit
von C. carboxidivorans Ce-Molekule zu synthetisieren (Phillips et al. 2015; Ramié-Pujol et
al. 2015b). Phillips und seine Kollegen entdeckten den Effekt von Spurenelementen auf
die Alkoholproduktion und erreichten 9,2 mM (0,94 g L") 1-Hexanol in geschittelten
Anaerobflaschen (50 mL; 0-150 U min'; 37°C; 2,38 bar oder weniger; CO:CO2:H, 7:1:2),
wahrend Ramié und Co-Autoren ahnliche Konzentrationen von 4,7 mM (0,48 gL™)
1-Hexanol bei 25°C Medientemperatur, bei taglicher Synthesegaserneuerung im
Kopfraum der Kulturréhrchen, quantifizierten (6 mL; 2 bar; CO:CO2:H2:N2 8:8:7:2).

Details zu kontinuierlichen Prozessen sind im Abschnitt 3.4 beschrieben und in Tabelle
3.5 zusammengefasst.

3.1.2 Heterotropher Stoffwechsel

Acetogene Mikroorganismen sind in der Lage neben CO2, H> und CO auch organische
Substrate chemoorganotroph zu verstoffwechseln. In Abbildung 3.2 ist der heterotrophe
Stoffwechselweg vereinfacht am Beispiel einer Hexose dargestellt.

1 Hexose SO s opyryat  + 2ATP +{4[H]:
Pyruwvat- ' R
=

2 Acetyl-CoA +2.CO; +/4 ]’

Reduktiver
d /Acetyl-CoA Weg

1 Acetyl-CoA

Produkt(e) Produkt(e)

Abbildung 3.2: Vereinfachte Darstellung der enzymatischen Reaktionsablaufe einer heterotrophen
Verstoffwechslung am Beispiel einer Hexose nach Mdller et al. (2004), Drake (1994) sowie
Ljungdahl und Wood (1969). ATP entspricht der durch Substratkettenphosphorylierung
gewonnenen Energie, [H] symbolisiert ein Reduktionsaquivalent (H* + e’). Abkurzungen: ATP,
Adenosintriphosphat; Acetyl-CoA, Acetyl Coenzym A.

Ein Mol Hexose wird Uber die Glykolyse zu zwei Mol Pyruvat gespalten. Dabei werden
zwei  Adenosintriphosphat (ATP) Uber Substratkettenphosphorylierung und vier
Reduktionsaquivalente ([H]), was einem Proton (H*) und einem Elektron (e”) entspricht,
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gewonnen. Zwei Mol Pyruvat werden Uber das Enzym Pyruvat-Ferredoxin-
Oxidoreduktase unter Abspaltung von zwei Mol CO, und weiteren Vvier
Reduktionsaquivalenten zu zwei Mol Acetyl-Coenzym A (Acetyl-CoA) oxidiert. Zwei Mol
gewonnenes CO; und die acht Reduktionsaquivalente werden in weiterer Folge Uber den
reduktiven Acetyl-CoA-Stoffwechselweg zu einem Mol Acetyl-Coenzym A reduziert. Der
Mechanismus ist detailliert im folgenden Abschnitt 3.1.3 beschrieben. Drei Mol Acetyl-
Coenzym A kdnnen nun organismusspezifisch zu einem oder mehreren Produkten
verstoffwechselt werden.

Wie bereits in Abschnitt 3.1.1 erlautert hat C. aceticum laut Literatur Acetat als primares
Stoffwechselprodukt (Braun et al. 1981). Die Reaktionsgleichungen und die Netto-
Bilanzgleichung flir die Acetat-Synthese aus Glucose sind in Gleichung 3-1 bis 3-3
zusammengefasst.

Oxidation:
CgH120+4 ADP +4P;+2H,0 — 2 CH;COOH +2 CO, +4 ATP + 8 [H] 3-1

Reduktion:
2C0O,+8[H] — CH3COOH+2H,0 3-2

Netto: C6H1206 +4 ADP +4 P, — 3 CchOOH +4 ATP 3-3

Aus einem Mol Glucose werden exergon drei Mol Acetat gebildet (AG° = -311 kJ mol™)
(Mdiller et al. 2004).

3.1.3 Autotropher Stoffwechsel

Acetogene Mikroorganismen kénnen CO;, H; und CO chemolithoautotroph zur
Energiekonservierung und Kohlenstofffixierung nutzen. Uber 30 Jahre nach der ersten
Entdeckung der autotrophen Acetatbildung aus CO; und H: (Fischer et al. 1932) konnten
Wood und Ljungdahl 1969 erstmals einen Stoffwechselweg fir Moorella thermoacetica
(frGher: Clostridium thermoaceticum) beschreiben (Ljungdahl und Wood 1965, 1969). Das
wichtigste Zwischenprodukt dieses Stoffwechselweges ist Acetyl-Coenzym A (Acetyl-
CoA), welches zu weiteren Produkten, wie zum Beispiel Acetat, enzymatisch umgesetzt
wird. Deshalb wird dieser bioenzymatische Stoffwechsel auch ,reduktiver Acetyl-CoA
Weg“ oder nach seinen Erfindern ,Wood-Ljungdahl Stoffwechselweg® genannt (Ragsdale
2008).

Die Nettogleichungen und die freien Standardenthalpien (AG°) fir die Bildung von Acetat,
Ethanol, Butyrat, 1-Butanol, Hexanoat und 1-Hexanol aus CO, CO; und H; in wassrigem
Medium sind in den Reaktionsgleichungen 3-4 bis 3-23 zusammengefasst (Fernandez-
Naveira et al. 2017b). Der Stoffwechselweg ist in einen Methyl- (engl. eastern branch) und
einen Carbonylzweig (engl. western branch) aufgeteilt (Ragsdale 1997) und in Abbildung
3.3 dargestellt. Dieser funktioniert sowohl mit den Substraten CO2:H,, als auch mit CO als
alleinige Kohlenstoff- und Energiequelle. Dabei wird CO uber die biologische Wassergas-
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Shift-Reaktion mit einer CO-Dehydrogenase (1) zu CO2 und H> umgesetzt (Imkamp und
Muiller 2007) Fur die reduktive Synthese von Acetyl-Coenzym A sind mehrere Reduktions-
aquivalente ([H]) notwendig. Diese kdnnen Uber eine Hydrogenase (2) aus der
Energiequelle H> gewonnen werden.

Essigsaure (CH;COOH):

4CO +2H,0 —  CH3COOH +2 CO, AG® = -154,6 kJ mol"  3-4
2CO +2H, —  CH3COOH AG =-114,5kJ mol"  3-5
2C0O,+4H, —  CH3COOH + 2 H,0 AG®= -743kJmol" 3-6

Ethanol (C2HsOH):

6 CO +3H,0 —  C,HsOH +4 CO, AG® = -217,4 kJ mol"  3-7
3CO +3H, —  C,HsOH+ 1CO, AG® =-157,2 kJ mol" 3-8
2CO +4H, —  C,HsOH + 1H,0 AGP =-137,1 kJ mol"  3-9
2CO, +6 H, —»  C,HsOH +3 H,0 AG®= -97,0kJ mol" 3-10

Buttersaure (CH;(CH2).COOH):

10CO + 4H,0 — CH3(CH,),COOH+6 CO, AG° =-420,8 kd mol"  3-11
6 CO + 4H, — CH3(CH,),COOH +2 CO, AG® =-317,0 kd mol"  3-12
4 CO,+10 H, — CH3(CH,),COOH +6 H,0 AG° =-220,2 kd mol"  3-13

1-Butanol (CsHsOH):

12CO + 5H,0 — C,H,OH+8CO, AG® = -486,4 kJ mol'  3-14
6CO + 6H, — CHOH+2CO,+H,0 AG® =-373,0 k) mol"  3-15
4CO + 8H, — CHOH+3H,0 AGP = -334,0 k) mol'  3-16
4 CO,+12H, — C,HOH+7H,0 AGO = -2456 kJ molt  3-17

Hexanséaure (CH3(CH2)4COOH):

16CO + 6H,0 — CH,(CH,),COOH+10CO, AG°® = -656,0 kd mol"  3-18

10CO + 6H, — CH,(CH,),COOH+ 4 CO, AG® =-540,0 kd mol"  3-19
6 CO, +16 H, — CH,(CH,),COOH + 10 H,0O AG® =-341,0 kd mol"  3-20

1-Hexanol (C¢H130OH):

18CO + 7H,0 — CgHysOH +12CO, AG® = -753,0 kJ mol  3-21
6 CO +12H, — CgH430H+ 5 H,0 AG° = -514,0 kJ mol”"  3-22
6 C02 +18 H, - C6H130H +11 Hzo AG° = -395,0 kJ mol”"  3-23

Das Ausgangsmolekil des Methylzweiges ist CO,, das mit zwei Reduktionsaquivalenten
Uber eine Formiat-Dehydrogenase (3) zu Formiat reduziert wird. Mit Tetrahydrofolat (THF)
wird unter dem Verbrauch von einem Adenosintriphosphat (ATP) in Anwesenheit von
Formyl-Tetrahydrofolat Synthetase (4) Formyl-Tetrahydrofolat gebildet. Dieses reagiert
unter Abspaltung von Wasser mit Methenyl-Tetrahydrofolat Cyclohydrolase (5) zu
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Methenyl-Tetrahydrofolat. Die weitere Reduktion mit zwei Reduktiondquivalenten und
Methylen-Tetrahydrofolat Dehydrogenase (6) ergibt Methylen-Tetrahydrofolat, das mit
weiteren zwei Reduktionaquivalenten und Methylen-Tetrahydrofolat Reduktase (7) zu
Methyl-Tetrahydrofolat reduziert wird. Darauffolgend wird Tetrahydrofolat (THF) wieder
abgespalten, somit nicht verbraucht und kann zur erneuten reduktiven Verwertung von
CO. im Methylzweig genutzt werden. Die Abspaltung erfolgt durch einen Corrinoid-Eisen-
Schwefel-Protein-Komplex (CoFeS-P), der mit einer Methyltransferase (8) zu einem
Methyl-Corrinoid-Eisen-Schwefel-Protein  Komplex methyliert wird. Dieser wird mit
Coenzym A (HS-CoA) sofort abgespalten und mit CO und einer Acetyl-CoA Synthetase
(9) Acetyl-Coenzym A gebildet. CO wird aus dem Carbonylzweig genutzt. Die Bildung von
CO bei CO-freien Substraten erfolgt Giber eine CO-Dehydrogenase (1) mit dem Verbrauch
von zwei Reduktionsaquivalenten. Das gebildete zentrale Stoffwechselintermediat Acetyl-
Coenzym A kann in weiterer Folge entweder fir den Aufbau von Biomasse (Anabolismus)
oder mit Monophosphat (P;) und Phosphotransacetylase (10) unter Freisetzung von
Coenzym A zu Acetylphosphat reagieren. Dieses wird dann tber die Riickgewinnung von
Adenosintriphosphat mit Acetatkinase (11) zu Acetat verstoffwechselt.

Mit CO2:H2-Substratgemischen werden so fur zwei Mol CO2 unter dem Verbrauch von acht
Mol Reduktionsaquivalenten ein Mol Acetat gebildet. Das entspricht dem
stéchiometrischen Verbrauch von vier Hx-Molekilen (siehe Reaktionsgleichung 3-6). Alle
katalytisch verwendeten Molekile (THF, COFeS-P) wurden nicht verbraucht und
eingesetztes Adenosintriphosphat rlickgewonnen, sodass deren Nettobilanz gleich Null
ist. An dieser Stelle soll darauf hingewiesen werden, dass aufgenommene Substrate
wegen des Erhaltungsstoffwechsel und des Anabolismus nicht komplett stdchiometrisch
zu Acetat umgesetzt werden kénnen (Eden und Fuchs 1982). Nach Wood-Ljungdahl endet
der Acetyl-CoA-Stoffwechselweg an dieser Stelle.

Einige acetogene Mikroorganismen kdnnen jedoch weitere Produkte aus Acetyl-
Coenzym A synthetisieren (Min et al. 2013), wie es in Abbildung 3.3 am Beispiel von
C. carboxidivorans gezeigt wird. Die Verteilung des Produktspektrums kann dabei von
mehreren Faktoren wie flr C. carboxidivorans der pH des Mediums (Fernandez-Naveira
et al. 2017a), die Medienbestandteile (Phillips et al. 2015) oder die Temperatur (Ramié-
Pujol et al. 2015b) beeinflusst werden. Details zum Stoffwechsel von C. carboxidivorans
fur die Biokatalyse von Ethanol, Butyrat, 1-Butanol, Hexanoat und 1-Hexanol sollen im
Folgenden erlautert werden:

Weitere Produkte werden ausgehend von Acetyl-Coenzym A oder den gebildeten
Carbonsauren synthetisiert. Generell kénnen Sauren mittels Aldehyd:Ferredoxin
Oxidoreduktase (12) durch die Oxidation von Ferredoxin (Fd) zu Aldehyden reduziert
werden. Zur Bildung von Ethanol wird Acetyl-Coenzym A mit zwei Reduktionsaquivalenten
und dem bifunktionellen Enzym Aldehyd/Alkohol Dehydrogenase (13) zu Acetaldehyd und
mit zwei weiteren Reduktionsaquivalenten zu Ethanol reduziert (Kopke et al. 2011a).
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Abbildung 3.3: Darstellung der enzymatischen Reaktionsabldufe des reduktiven Acetyl-CoA
Stoffwechselweges zu dem Produkt Acetyl-Coenzym A (Acetyl-CoA) und dessen madgliche
Weiterverarbeitung am Beispiel C. carboxidivorans, abgeandert nach Bengelsdorf et al. (2018). Die
katalysierenden Enzyme sind als Zahlen (1-21) dargestellt und im Text detailliert angegeben.
Abkulrzungen: [H], Reduktionsaquivalent; H*, Proton; e, Elektron; ATP, Adenosintriphosphat;
ADP, Adenosindiphosphat; Pi, Monophosphat; THF, Tetrahydrofolat; CoFeS-P, Corrinoid-Eisen-

Schwefel-Protein; HS-CoA, Coenzym A; Fdrediox, reduziertes/oxidiertes Ferredoxin; *, Enzyme nicht
vollstandig charakterisiert.
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Die Cs-Moleklle Butyrat und 1-Butanol werden Uber Substratkettenverlangerung durch
Kondensation zweier Acetyl-Coenzym A synthetisiert. Dabei wird Coenzym A abgespalten
und Acetoacetyl-Coenzym A mit Hilfe einer Thiolase (14) gebildet. Dieses wird mit zwei
Reduktionsaquivalenten mit 3-Hydroxy-Butyryl-Coenzym A Dehydrogenase (15) zu
3-Hydroxy-Butyryl-Coenzym A reduziert. Durch Abspaltung von Wasser mit Crotonase
(16) wird Crotonyl-Coenzym A gebildet, welches mit zwei Reduktionsaquivalenten und
Butyryl-Coenzym A Dehydrogenase (17) zu Butyryl-Coenzym A reduziert wird.
Ausgehend von diesem Intermediat kann Butyrat ahnlich wie Acetat mit
Phosphotransferase (18) (Uber Butyryl-Phosphat mit dem Gewinn eines
Adenosintriphosphats mittels Butyrat-Kinase (19) gebildet werden. 1-Butanol wird Gber
das Intermediat Butyraldehyd (Uber zweifache Reduktion mit je zwei
Reduktionsaquivalenten und der bifunktionellen Aldehyd/Alkohol Dehydrogenase (13)
hergestellt (Ezeji et al. 2007).

Die Synthese von Ce-Kérpern wie Hexanoat und 1-Hexanol erfolgt ausgehend von Butyryl-
Coenzym A durch Kondensation eines weiteren Acetyl-Coenzym A unter Abspaltung von
Coenzym A. Hexanoyl-Coenzym A entsteht Uber die Intermediate 3-Keto-Hexanoyl-
Coenzym A, 3-Hydroxy-Hexanoyl-Coenzym A und Trans-2-Hexanoyl-Coenzym A durch
die enzymatische Reduktion und Wasserabspaltung mit einer zweiten Thiolase (14°),
zweiten 3-Hydroxy-Butyryl-Coenzym A Dehydrogenase (15°), zweiten Crotonase (16°) und
einer Trans-Enoyl-Coenzym A Reduktase (20). Die mit ,Stern“ markierten Enzyme sind
jenen bei der Synthese von Butyryl-Coenzym A sehr ahnlich, aber noch nicht vollstandig
charakterisiert (Seedorf et al. 2008; Fernandez-Naveira et al. 2017b). Hexanoat wird,
ahnlich wie bei Acetat und Butyrat, Uber Hexanoyl-Phosphat mit einer zweiten
Phosphotransferase (18°) und einer Fettsdurenkinase (21) gewonnen. Die Synthese von
1-Hexanol erfolgt Uber die zweifache Reduktion von Hexanoyl-Coenzym A Uber
Hexaldehyd mit der bifunktionellen Aldehyd/Alkohol Dehydrogenase (13).

Fir weitere Details des reduktiven Acetyl-CoA Stoffwechselweges wird auf die
weiterfihrende Literatur verwiesen (Daniell et al. 2012; Bengelsdorf et al. 2018;
Bengelsdorf et al. 2013; Ljungdahl 1986; Ragsdale 1997, 2008; Ragsdale und Pierce
2008; Diekert und Wohlfarth 1994; Kopke et al. 2011b)

3.2 Biofilme

Die Gberwiegende Mehrheit der Untersuchungen von Mikroorganismen im Labormalistab
wird aktuell mit frei beweglichen Einzelzellen in Suspension, welche als Mikroorganismen
in planktonischer Form bezeichnet werden, durchgefihrt (Harrison et al. 2005). Die
meisten Mikroorganismen leben aber nicht als reine Kulturen suspendierter Zellen,
sondern als polymikrobielle Aggregate wie Filme, Matten, Flocken oder Schlamme, die
zusammengefasst als Biofilme bezeichnet werden. Sie unterscheiden sich physiologisch
und morphologisch von suspendierten Mikroorganismen und bilden sich an wasser-
haltigen Grenzflachen aus (Flemming und Wingender 2010; Gilbert et al. 1993).

Biofilme sind per definitionem Aggregate von Mikroorganismen, in denen Zellen in einer
meist selbstproduzierten Matrix aus extrazelluldren polymeren Substanzen (EPS,
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engl. extracellular polymeric substances) aneinander und/oder an inerten Oberflachen
haften (Vert et al. 2012). Mégliche Besiedelungsflachen zur Biofilmbildung sind sowohl
hydrophobe als auch hydrophile Oberflachen pordser oder nicht-poréser Struktur.
Beispiele sind Sedimente und Erdreiche sowie tierische und pflanzliche Gewebe aber
auch Oberflachen in technischen Anlagen (Rohrleitungen), in Medizingeraten (endo-
trachealer Tubus) und sogar in Abdomina von Milchkiihen. Die ersten Beobachtungen von
Biofilmen wurden in Form von Zahnbelag beschrieben (Szewzyk und Szewzyk 2003;
Harrison et al. 2005). Oberflachen zur Biofiimbildung werden allgemein als Substratum
bezeichnet (Flemming et al. 2016).

Die meisten Biofilme treten mehrschichtig auf, wobei der Zusammenhalt hauptséachlich
durch Wechselwirkungen in der Matrix aus extrazellularen polymeren Substanzen erfolgt
und in der Regel nur eine Schicht im direkten Kontakt mit dem Substratum steht. Frei
bewegliche Biofilme, die nicht an eine inerte Oberflache anhaften, werden als Biofilm-
Flocken bezeichnet (Flemming et al. 2016). Ein Biofilm kann aus einer einzelnen oder aus
multiplen mikrobiellen Kulturen bestehen (O'Toole et al. 2000). Dominierende Domanen
in Biofilmen sind Bakterien, Pilze, Archaeen und Algen aber auch Protozoen und Hefen
(Harrison et al. 2005). Biofilme existieren ubiquitar in allen Lebensrdumen auch bei
extremen Bedingungen, wie zum Beispiel in natirlichen heiRen sowie hydrothermalen
Quellen, auf Gletschereis oder in salzhaltigen Meeressedimenten (Szewzyk und Szewzyk
2003). Damit sind sie die am weitesten verbreitete und erfolgreichste Lebensform auf der
Erde (Stoodley et al. 2002).

Der Lebenszyklus eines Biofilms und dessen Bildung (Abbildung 3.4) setzt sich aus sechs
Phasen zusammen (Harrison et al. 2005).

Phase 1: Frei bewegliche, planktonische Mikroorganismen treiben in Suspension,

Phase 2: Primaradsorption planktonischer Mikroorganismen an ein Substratum,

Phase 3: irreversible Anlagerung und Aggregation von Mikroorganismen zu zuerst
ein- und dann mehrlagigen Schichten sowie Bildung extrazellularer poly-
merer Substanzen,

Phase 4: Biomassewachstum und Biofilmbildung,

Phase 5: Biofilmreifung,

Phase 6: teilweise Freisetzung von Mikroorganismen.

Mikroorganismen, "\ A

in planktonischer Form . X

extrazellulare

1
polymere Substanzen
/ quo@mg (EPS)
, Kanal
o o e e
T e — Substratum

2 —» 3 —» 4 —> 5 —» 6

Abbildung 3.4: Schematische Darstellung des Lebenszyklus eines Biofilms aus multiplen
mikrobiellen Kulturen (veranschaulicht durch unterschiedliche Farben) in sechs Phasen
abgeéandert nach Monroe (2007).



18 Theoretische Grundlagen

Die Bildung eines Biofilms verandert die Eigenschaften der immobilisierten Mikro-
organismen und lasst mitunter auch neue Eigenschaften zum Vorschein kommen, die
durch Studien mit suspendierten Mikroorganismen nicht vorherzusagen sind (Flemming et
al. 2016). Sobald die Mikroorganismen irreversibel auf dem Substratum adsorbiert sind
tauschen sie untereinander molekulare Signale aus, die die Zellteilung je nach Nahrstoff-
verfigbarkeit regelt. Diese interzellulare Kommunikation wird als quorum sensing
bezeichnet (Lear und Lewis 2012).

Biofilme sind heterogene Matrizen mit unterschiedlichen Zonen. In ihnen variiert zum
Beispiel der pH, die Temperatur und die Nahrstoff- sowie Sauerstoffverfiigbarkeit. Somit
werden lokal aerobe und anaerobe Zonen ausgebildet. Dank der Heterogenitat konnen
multiple Spezies und Domanen mit unterschiedlichen optimalen Lebensbedingungen in
einer mikrobiellen Gemeinschaft zusammenleben. Die Basis des Biofilms in der Nahe des
Substratums ist meist kompakt, die Oberflache oft locker, sodass passierende
Fluidstrome, wie zum Beispiel Wasser, die lokale Struktur verandern und Kanale bilden
kénnen (Beyenal und Lewandowski 2002). Die robuste und vernetzte Struktur von
Biofilmen wird Uberwiegend durch die Bildung einer inhomogenen Matrix aus
extrazellularen polymeren Substanzen (EPS) wie Polysacchariden, Desoxyribonuklein-
sauren (DNS) und Proteinen mit eingelagerten anorganischen Bestandteilen ermoglicht.
Die extrazellularen polymeren Substanzen umfassen mehr als 90 % der Trockenmasse
eines Biofilms, wahrend die restlichen 10 % Mikroorganismen sind. Die Matrix aus
extrazellularen polymeren Substanzen hat multiple Funktionen, die in Tabelle 3.2
zusammengefasst sind. Die Stabilitat der Matrix wird durch physikalisch-chemische
Interaktionen wie Wasserstoffbriickenbindungen, Van-der-Waals-Wechselwirkungen,
elektrostatische sowie ionische Anziehungs- und AbstoBungskrafte und die Verwicklung
der Biopolymeren gewahrleistet (Flemming und Wingender 2010). Der Aufbau einer Matrix
aus extrazellularen polymeren Substanzen ist bei unterschiedlichen Dimensionen
schematisch (A-C) sowie durch eine Aufnahme im Rasterelektronenmikro-skop (D) in
Abbildung 3.5 dargestellt.

Tabelle 3.2: Funktionen der extrazellularen polymeren Substanzen (EPS) in bakteriellen Biofilmen
nach Flemming und Wingender (2010)

Funktion Beschreibung
1 Adhéasion Kolonialisierung an Oberflachen
2 Aggregation Bruckenbildung zwischen Zellen
3  Kohasion Bildung eines Polymernetzwerks
4  Wasserrluckhaltevermdgen  Foérdert wasserhaltige Mikroumgebung
5  Schutzbarriere Steigert Toleranz gegeniiber Fremdkoérpern
6  Sorption Akkumulation (an)organischer Komponenten
7  Enzymaktivitat Verdauung exogener Nahrstoffe
8 Nabhrstoffquelle C-, N- sowie P-Quelle
9  Gentransfer Austausch zwischen Biofilmzellen
10  Elektronentransfer Erlaubt Redoxaktivitaten
11 Selbstreinigung Ausschluss von Zellmaterial
12 Speicher Bei Nahrstoffliberschuss
13 Bindung Akkumulation, Zuriickhaltung und Stabilisierung
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Abbildung 3.5: Schematische Darstellung der Matrix aus extrazellularen polymeren Substanzen bei
unterschiedlichen Dimensionen, abgeandert von Flemming und Wingender (2010): A, inhomogene
Struktur des Biofilms mit Kanalen und unterschiedlichen beziehungsweise im Biofilm genetisch
veranderten Mikroorganismen (dargestellt durch unterschiedliche Farben); B, inhomogene Anord-
nung extrazelluladrer polymerer Substanzen, wodurch unterschiedliche Zonen im Biofilm entstehen;
C, Darstellung physikalisch-chemischer Interaktionen zwischen den verwickelten Biopolymeren.
Mikroskopische Aufnahme eines Biofilms (D) in einem endotrachealen Tubus im Rasterelektronen-
mikroskop bei 10.000-facher VergrofRerung abgeéndert nach Gil-Perotin et al. (2012).

Die Bildung der Matrix aus extrazellularen polymeren Substanzen ist ein dynamischer,
energieaufwendiger Prozess, der von mehreren Faktoren abhangt: von der Nahrstoffver-
fugbarkeit, von der Integration und Desintegration von extrazellularem Material, von der
Scherbeanspruchung, von den eingebetteten Mikroorganismen sowie ihrem Konkurrenz-
verhalten um Nahrstoffe (Flemming et al. 2016). Sekrete von Mikroorganismen sowie
Nahrstoffe aus vorbeistromenden Fluiden koénnen in der Matrix aus extrazellularen
polymeren Substanzen gebunden werden und lokal zur Verfiigung stehen. Fragmente von
lysierten Mikroorganismen koénnen als Nahrstoffquelle flr andere Spezies dienen
(Flemming et al. 2007). Die lokale Nahrstoffverfligbarkeit in der Matrix aus extrazellularen
polymeren Substanzen variiert sehr stark. Mikroorganismen in der Nahe von eingelagerten
Nahrstoffen sind sehr gut versorgt, wahrend andere verhungern. Die Versorgung mit



20 Theoretische Grundlagen

Nahrstoffen in Biofilmen (Stofftransport) erfolgt in der Regel diffusiv und kann in vielen
Anwendungen der geschwindigkeitsbestimmende Schritt sein (Lewandowski et al. 1991;
Siegrist und Gujer 1985).

Die Verflugbarkeit organischer Verbindungen beeinflusst den Aktivitatszustand der
Mikroorganismen und kann eine Anderung im Lebenszyklus induzieren. Die Abnahme in
der Substratkonzentration kann immobilisierte Mikroorganismen zum Beispiel in einen
Ruhezustand versetzen, in denen sie zwar lebendig, aber nicht aktiv sind. Dieser Zustand
kann die Adsorption beziehungsweise Desorption der Mikroorganismen unterstitzen
(Szewzyk und Szewzyk 2003; Szewzyk und Schink 1988; Lawrence et al. 1995).

Biofilme finden bei der Filtration von Trinkwasser, der Aufreinigung von Klarwasser, dem
Abbau von Feststoffabfallen sowie in biotechnologischen Prozessen Anwendung
(Flemming et al. 2016). Unerwiinschte Biofilmbildung kann zum Beispiel zur Korrosion von
Metallen (Harrison et al. 2005), zu Infektionen (Gil-Perotin et al. 2012) oder zum Befall von
Implantaten im menschlichen Kérper flihren (Bjarnsholt et al. 2018).

Fir weitere Details zu Biofilmen wird auf die weiterfihrende Literatur verwiesen (Flemming
1995; Flemming et al. 2000; Wingender et al. 1999; Hall-Stoodley et al. 2004; Chia et al.
2008; Denkhaus et al. 2007; Jahid und Ha 2012).

3.3 Nachwachsende Rohstoffe als Kohlenstoffquelle

Aktuell werden die meisten kohlenstoffbasierten Basischemikalien, Treibstoffe und
Alkohole auf Basis von Kohle, Erddl und Erdgas hergestellt (Verma et al. 2016). Aufgrund
der Endlichkeit dieser fossilen Rohstoffe und der Freisetzung des umweltschadlichen
Treibhausgases CO2 wachst das Interesse fur alternative Produktionsmaéglichkeiten stetig.
Diverse Ldsungsansatze bietet der Einsatz nachwachsender Rohstoffe zur
Kohlenstofffixierung.

Bei der Verwertung nachwachsender Rohstoffe wird zwischen erster und zweiter
Generation unterschieden (Naik et al. 2010). Die Herstellung von zum Beispiel Bioethanol
erster Generation erfolgt hauptsachlich tGber die Hefefermentation von zuckerhaltigen,
biologischen Ressourcen wie zum Beispiel Weizen, Mais, Zuckerriben, Zuckerrohr oder
starkehaltigen Pflanzen wie Kartoffeln (Quintero et al. 2008). Dieser Ansatz tritt in direkte
Konkurrenz mit der Lebensmittelproduktion und erntet dafiir immer wiederkehrend Kritik
bei gesellschaftspolitischen Diskussionen (Chakravorty et al. 2009).

Fir die Produktion von Wertstoffen zweiter Generation werden biologische Abfalle, die flr
den menschlichen und tierischen Verzehr ungeeignet sind, verstoffwechselt (Perlack et al.
2005). Laut Daniell und Co-Autoren gibt es drei Moglichkeiten der Herstellung (Daniell et
al. 2012): der biochemische und der thermochemische Ansatz sowie die Gasfermentation.
Die Vor- und Nachteile dieser Verfahren sind in Tabelle 3.3 zusammengefasst.

Die biochemische Produktion beschéftigt sich primar mit der biokatalytischen
Verstoffwechslung lignozellulosehaltiger Rohstoffe wie forstwirtschaftlicher Kulturen,
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winterharter Graser, landwirtschaftlicher und anderer Abfalle (Mosier et al. 2005).
Vorteilhaft sind die Selektivitdt des Prozesses und die Durchfihrbarkeit im
grofdtechnischen Malistab. Die Energiekonservierung ist aber gering, da der ligninhaltige
Anteil (10-30 %) zurzeit noch nicht prozessiert werden kann (Bugg et al. 2011). Die
enzymatische Spaltung der Lignocellulose in fermentierbare Zucker ist sehr
energieaufwendig.

Tabelle 3.3: Zusammenfassung der Vor- und Nachteile verschiedener Anséatze zur Herstellung von
Basischemikalien aus nachwachsenden Rohstoffen am Beispiel von Bioethanol, abgeédndert nach
Daniell et al. (2012)

Erste Zweite
Generation Generation
bio- thermo- Gas-

heterotroph chemisch chemisch fermentation
Nahrungsmittelkonkurrenz  hoch variabel gering gering
Kohlenstofffixierung hoch gering hoch hoch
Rohmaterialverfigbarkeit  limitiert limitiert  unlimitiert unlimitiert
Gaszusammensetzung - - stochiometrisch flexibel
Vorbereitungsaufwand hoch intensiv. hoch gering
Selektivitat hoch hoch gering hoch
Inhibitortoleranz moderat gering gering moderat
Kontaminationstoleranz medium gering - hoch
Temperatur 33-37 °C <60 °C 150-300 °C 22-60 °C
Reinigungskosten gering-moderat moderat gering-moderat moderat

Fur die thermochemische oder biokatalytische Weiterverarbeitung von Biomasse wird
diese zu Synthesegas vergast.

3.3.1 Synthesegas

Biomasseabfalle konnen thermisch bei Temperaturen von etwa 950°C zu
kohlenstoffhaltigem Synthesegas zersetzt werden (van der Drift et al. 2001). Bei der
industriellen Produktion von zum Beispiel Stahl werden aufierdem kohlenstoffhaltige
Abgase generiert, die als Substrat flr die Produktion von Wertstoffen zweiter Generation
dienen kénnen. Die Reinheit und die Zusammensetzung des Ausgangsmaterials kénnen
stark variieren. Dies und das Herstellungsverfahren beeinflussen die Komponenten und
die Gaszusammensetzung des Synthesegases stark (siehe Tabelle 3.4). Die Haupt-
bestandteile des Synthesegases sind CO, CO. und H.. Weitere Komponenten sind
Methan (CH.), Ethen (C2Hs), Ethan (C2Hs), Benzen (CsHs), Toluen (C7Hs), Dimethylbenzen
(CsH10), Schwefelwasserstoff (H2S), Schwefeldioxid (SOz), Stickoxide (NOx), Ammoniak
(NH3) oder schwere Teere (van der Drift et al. 2001; Xu et al. 2011).

Diese gasformigen Kohlenstoffquellen kdnnen entweder thermochemisch (Fischer-
Tropsch) oder biokatalytisch (Gasfermentation) umgesetzt werden: Bei der sogenannten
Fischer-Tropsch-Synthese wird das gasformige Edukt chemisch-katalytisch bei
Temperaturen von 150-300 °C und Driicken von bis zu 200 bar tber Kettenverlangerung
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in verschiedene Basischemikalien umgesetzt (Davis 2009; Daniell et al. 2012; Griffin und
Schultz 2012). Die Reaktion ist schnell und hat kurze Verweilzeiten im Reaktor. Allerdings
sind die eingesetzten Katalysatoren (beispielsweise Eisen- oder Kobaltkatalysatoren) sehr
kontaminationssensibel, vor allem gegenliber schwefelhaltigen Verbindungen (van Steen
und Claeys 2008). Um dies zu vermeiden muss das Synthesegas vor dem Einsatz
gereinigt werden. Diese Vorbereitung umfasst in etwa 60-70 % der gesamten
Produktionskosten einer solchen grotechnischen Anlage (Dry 2002).

Tabelle 3.4: Synthesegaszusammensetzung bei der Verwendung unterschiedlicher Rohstoffe
(hervorgehoben) in verschiedenen Herstellungsverfahren (kursiv). Angaben in vol%.

Kohle Rohbenzin Biomasseabfille Industrielle Abgase

Vergasung Dampfreformierung Vergasung Stahlproduktion

CO 59,4 6,7 5,3-16,1 44,0

CO2 10,0 15,8 13,9-17,4 22,0

H> 29,4 65,9 1,8-18,6 2,0

N2 0,6 2,6 37,6-73,7 32,0

CH4 0,0 6,3 0,6-13,4 0,0

C2Ha4 k.A. k.A. 0,4-1,2 k.A.

H.S K.A. K.A. <2,3:107? K.A.
Sipma et Sipma et al. (2006) (van der Drift et al. Liew et al. (2013)
al. (2006) 2001; Tirado-

Acevedo et al. 2010)

3.3.2 Gasfermentation

Eine attraktive Alternative bietet die Gasfermentation, ein Prozess in dem Synthesegas
biokatalytisch und selektiv mit anaeroben, acetogenen Mikroorganismen zu Wertstoffen
metabolisiert wird (Latif et al. 2014). Eine vereinfachte schematische Darstellung eines
Gasfermentationsprozesses ist am Beispiel Bioethanol in Abbildung 3.6 dargestellt. Das
Synthesegas kann wie bei der thermochemischen Umsetzung Uber Biomassevergasung
generiert (a) oder aus industriellen Abfallgasen, wie zum Beispiel das Gichtgas des
Hochofenprozesses bei der Stahlherstellung (b), gewonnen werden. Die biologischen
Abfélle werden geliefert (1a), getrocknet (2a), in der Wirbelschicht vergast (3a) und
anschlielend Uber Zyklone (4a), Aschereformer (4b) und eine Gaswasche (5a) fir die
Synthesegasfermentation in einem Synthesegastank bereitgestellt. Das industrielle
Synthesegas wird je nach Herkunft gereinigt (2b). Die Umsetzung erfolgt in einem
Bioreaktor (8) bei moderaten Temperaturen (organismusspezifisch zwischen 22 °C und
60 °C) und Atmospharendruck (1 bar). Der Reinigungsaufwand des Synthesegases ist im
Vergleich zur Fischer-Tropsch-Synthese aufgrund hoher Inhibitortoleranzen der meisten
Mikroorganismen gering (Xu et al. 2011). Die biochemischen Stoffwechselwege
garantieren eine hohe Selektivitat, solange keine Limitierungs- oder Inhibierungseffekte
auftreten (Ahmed und Lewis 2007; Acharya et al. 2015). Die Wahl der
Gaszusammensetzung ist dadurch flexibel (Heiskanen et al. 2007).
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Synthesegasgenerierung Gasfermentation Aufarbeitung
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Abbildung 3.6: Vereinfachte schematische Darstellung des gesamten Gasfermentationsprozesses
aus (a) Biomassevergasung oder (b) industriellen Abfallgasen am Beispiel von Bioethanol,
abgeandert nach Mohammadi et al. (2011) und Phillips et al. (2017): 1a, Biomasseabfalle;
1b, industrielles Synthesegas; 2a, Biomassetrocknung und -beférderung; 2b, Vorreinigung;
3a, Wirbelschichtvergaser; 4a, Zyklone zur Partikelabtrennung; 5a, Aschereformer; 6, Gaswasche;
7, Synthesegas-Tank; 8, Bioreaktor fir biokatalytische Umsetzung des Synthesegases; 9, Filter;
10, Destillationskolonne zur Produktreinigung; 11, Trockner; 12, Bioethanoltank; 13, Produkt-
verwertung. Strichlinien zeigen den Strom der Gasphase, Volllinien den Strom der Flussigphase.

Der Synthesegasumsatz soll mdoglichst hoch sein. Das Uberschissige Gas wird
anschlielend Uber einen Filter (9) zur Verbrennung, Rezirkulation oder Lagerung
transportiert. Die Biomasse wird Uber einen Filter abgetrennt und der Wertstoff im Falle
von Bioethanol via Rektifikation konzentriert (10), getrocknet (11) und fir den Verkauf
gelagert (12/13). Die biokatalytische Umsetzung des Synthesegases in Bioreaktoren ist
eine von vielen Prozessschritten vom Rohstoff zum Endprodukt und wird in dieser Arbeit
weiter untersucht. Fur Details zu den anderen Teilprozessen wird auf die ausfihrliche
Literatur verwiesen (Richardson et al. 2012; Phillips et al. 2017; Mondal et al. 2011; Sipma
et al. 2006; Daniell et al. 2012; Liew et al. 2013).

Stoffwechselprodukte

Stoffwechselprodukte der Gasfermentation sind Ameisensaure, Essigsaure, Ethanol,
Buttersaure, 1-Butanol, Hexansaure, 1-Hexanol, 2-3-Butandiol, Lactat, Isopropanol und
weitere (Ramio-Pujol et al. 2015b; Képke et al. 2011b; Ramachandriya et al. 2011). Die
Hauptstoffwechselprodukte von C. carboxidivorans sind unter anderem C,-, C4- und Ce-
Séauren. Die naturlichen Produkte dieses Wildtypstammes liegen in seinem bevorzugten
pH-Bereich (pH ~6,0) Uberwiegend als das Anion der Sauren in wassriger Losung vor. Die
Dissoziationsgleichgewichte in Abhangigkeit des pH sind in Abbildung 3.7 dargestellt.

Industrielle Umsetzung

Das Potential der Gasfermentation zeigt sich in der vorindustriellen Realisierung dieser
Technologie: Gasfermentationsprozesse wurden bereits erfolgreich im PilotmaRstab
durch die Unternehmen INEOS Bio, Coskata und LanzaTech durchgefiihrt (Tissera et al.
2017). LanzaTech, gegrindet im Jahr 2005 in Auckland (Neuseeland), plant die
kommerzielle Umsetzung an vier Standorten (China, Belgien, USA, Siudafrika) bis Ende
2020 (LanzaTech 2018).
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Abbildung 3.7: Dissoziationsgleichgewicht fir A, Acetat/Essigsaure; B, Butyrat/Buttersaure;
C, Hexanoat/Hexansaure in reinem Wasser bei 25 °C in Abhangigkeit des pH. Die Volllinien sind
jeweils die Saureform, die Strichlinien die Anionform der Sauren. Die gestrichelten Vertikalen
markieren die pKs-Werte: pKs(Acetat/Essigsaure): 4,76;  pKs(Butyrat/Buttersaure): 4,82;
pKs(Hexanoat/Hexansaure): 4,85 nach Atkins und Paula (2012).

Der Bioreaktor ist fir eine hohe Produktivitdt und hohe Synthesegasumsatze entschei-
dend. Da die Wertschopfung der natirlichen Hauptstoffwechselprodukte acetogener
Mikroorganismen Acetat und Ethanol relativ gering ist, missen die Produktionskosten
niedrig gehalten werden. Eine Mdglichkeit ist die Verwendung einfacher und
kostenginstiger Bioreaktoren. Die Anwendung unterschiedlicher Reaktoren im Bereich
der Gasfermentation wurde in der Literatur beschrieben. Der folgende Abschnitt gibt einen
Uberblick:

3.4 Bioreaktoren fur Gasfermentation

Ein Bioreaktor ist ein abgeschlossener Raum, in dem eine von Biokatalysatoren, Zellen
oder Enzymen katalysierte Stoffumwandlung stattfindet (Chmiel 2011). Da Zu- und
Ablaufe sowie die Zustande in Bioreaktoren weitgehend gemessen werden kdnnen,
ermdglichen sie eine Bilanzierung biotechnologischer Prozesse im kleinen und im grof3en
Mafistab. Im Weiteren wird auf die Bioreaktortypen Rihrkesselreaktor, Blasensaulen-
reaktor, Biofilmreaktor und Membranreaktor im Detail eingegangen:
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3.4.1 Ruhrkesselreaktoren

Der Ruhrkesselreaktor (STR, engl. stirred-tank reactor) ist der fur biotechnologische
Anwendungen am haufigsten eingesetzte Reaktortyp. Die Hauptaufgaben sind
Homogenisieren, Suspendieren und Dispergieren. Im Modell des idealen
Ruhrkesselreaktors wird von ideal durchmischten, isotropen, isobaren und isothermen
Bedingungen ausgegangen. Der RUihrkesselreaktor flr Laboruntersuchungen im
Litermalistab zeigt ein ahnliches Verhalten, wodurch die Annahme von idealen
Bedingungen zuladssig ist. Eine schematische Darstellung ist in Abbildung 3.8 A zu finden.
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Abbildung 3.8: Schematische Darstellung eines Rihrkesselreaktors: A, Funktionsprinzip mit
Ruhrwerk von unten mit Ein- und Ausgang der Gas- (G) und der Flissigphase (L); B, Visualisierung
der FlUssigkeitsstromrichtungen im Ruhrkesselreaktor mit Stromungsbrechern fir radial férdernde
Scheibenrihrer (B1) und axial féordernde Propellerrihrer (B2), abgeandert nach Zlokarnik (1999);
C, rechnerunterstitzte graphische Darstellung eines Scheibenrihrers (C1) und eines Propeller-
rihrers (C2) bestehend aus einer Fixiermdglichkeit an der Ruhrwelle (1) und mehreren Turbinen-
blattern (2).
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Typische Einbauten sind ein Rihrwerk (mit Antrieb von oben oder von unten, normal zum
Reaktorboden), Stromungsbrecher, Warmetauscher (direkt in Suspension oder uber die
Reaktorwandflache), Begasungsorgane und entsprechende Messsonden (Temperatur,
pH, Redoxpotential, Antischaum). Die Durchmischung erfolgt durch die Auswahl und die
Position eines oder mehrerer Ruhrertypen, wobei je nach Anwendung zwischen radialer
und axialer Stromflihrung unterschieden wird. Die korrespondieren Strémungsfelder sind
schematisch in Abbildung 3.8 B1 beziehungsweise B2 dargestellt. Mdgliche radiale
Ruhrerarten sind Scheibenblatt- (Typ: Rushton, Abbildung 3.8 C1), Impeller-, Kreuz-
balken- oder Gitterrtihrer. Fur die axiale Stromungsfiihrung werden primar Schragblatt-
oder Propellerrihrer (Abbildung 3.8 C2) verwendet. Fir Flissigkeiten hoher Viskositat
finden Anker- (radial) oder Wendelrihrer (axial) Anwendung (Zlokarnik 1973). Durch das
Ruhrwerk haben Ruhrkesselreaktoren den hdchsten Leistungseintrag aller Reaktortypen
(>5 kW m3). Die lokale Energiedissipationsdichte ist in unmittelbarer Nahe des Rihrers
am hochsten (Geisler et al. 1993).

Die Begasung erfolgt je nach Anwendung Uber ein Beluftungsrohr, einen
Gasverteilungsring oder eine Sintermetallfritte. In gerUhrten Reaktoren wird dies so
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gewahlt, dass die Versorgung ausreichend, der Rihrer aber vom Gas nicht Gberflutet wird
und den Kontakt zur Suspension verliert (Hass und Portner 2011; Bakker et al. 1994).

Die reaktionstechnische Charakterisierung acetogener Mikroorganismen fir die Gas-
fermentation findet in der Regel in kontrollierten, ideal durchmischten Riuhrkesselreaktoren
mit hohem Leistungseintrag und damit schnellem Stofftransport der gasférmigen
Substrate statt. So konnte aufgrund der idealen Gasverfiigbarkeit 1 M (59,3 g L") Acetat
bei einer maximalen Raum-Zeit-Ausbeute von 12,6 mmol L' h™* (0,75 g L' h™") mit dem
Wildtypstamm Acetobacterium woodii nach drei Tagen im pH-kontrollierten Satzverfahren
(30 °C; pH 7,0; 1 bar) bei kontinuierlicher Begasung mit einem kuinstlichen Synthesegas
(30,0 L h"; CO2:H2:N2 1:2:2) erreicht werden (Kantzow und Weuster-Botz 2016). Der
Vergleich unterschiedlicher Biokatalysatoren in unterschiedlichen Bioreaktoren ist nicht
sinnvoll, daher wurde die Prozessleistung unterschiedlicher acetogener Mikroorganismen
im Rihrkesselreaktor verglichen (Groher und Weuster-Botz 2016a, 2016b).

Weitere Untersuchungen acetogener Bakterien im Rihrkesselreaktor sind ausfuhrlich in
der Literatur beschrieben (Mohammadi et al. 2011; Demler und Weuster-Botz 2011;
Straub et al. 2014; Najafpour et al. 2004; Younesi et al. 2008; Kundiyana et al. 2011b;
Mohammadi et al. 2012).

Der industrielle Einsatz von Rihrkesselreaktoren fir Gasfermentationen ist aufgrund des
hohen Leistungseintrages und den damit verbundenen hohen Betriebskosten unrealis-
tisch. Vielversprechender ist die Verwendung kostengunstiger Alternativen, welche im
Folgenden vorgestellt werden.

3.4.2 Blasensaulenreaktoren

In Blasensaulenreaktoren wird die Flissigphase Uber die Gasphase durchmischt. Der
Leistungseintrag erfolgt ausschlieBlich Uber die Bildungs- und Expansionsenergie der
Gasblasen (Schwister 2005). Auf die Verwendung mechanisch bewegter Bauteile wird
komplett verzichtet (Weuster-Botz 1999). Dadurch ist ihre Anwendung weniger stéranfallig
und durch das Fehlen hoher lokaler Energiedissipationsdichten speziell fir
scherempfindliche Mikroorganismen oder Zellkulturen geeignet (Scragg 1991).

Blasensaulenreaktoren sind die einfachsten Bioreaktoren mit den geringsten Investitions-,
Wartungs- und Betriebskosten (Asenjo 1994). Der Energiebedarf betragt in etwa 20 %
konventioneller Rlhrkesselreaktoren (Schwister 2005). Die Gasphase wird Uber
Begasungsorgane am Reaktorboden des zylindrischen Kessels in den Reaktor
eingetragen (siehe Abbildung 3.9 A1 und B1). Bei groRen Hohe-zu-Durchmesser-
Verhaltnissen ist die Durchmischung ausreichend, bei kleineren kann diese durch
madgliche Stréomungsfiihrungseinbauten verbessert werden (Chisti 1989). Diese Reaktoren
werden als Blasensaulenreaktor mit Umlauf (engl. gas-lift) bezeichnet.
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Abbildung 3.9: Schematische Darstellung unterschiedlicher Méglichkeiten des Gaseintrags und der
FlussigkeitsfUhrung in Blasensaulenreaktoren: A, Frontalansicht; B, Ansicht von oben.
1, Blasensaulenreaktor; 2, Blasensaulenreaktor mit internem Umlauf durch ein planes Leitblech
(innen); 3, Blasensaulenreaktor mit internem Umlauf durch ein konzentrisches Rohr (auf3en);
4, Blasensaulenreaktor mit externem  Umlauf. a, Aufwartsstrom; (3, Gasabscheider;
Y, Abwartsstrom; &, Basis. Abgeandert nach Chisti und Moo-Young M. (1987).

Der Umlauf kann intern im Reaktor Uber ein planares Leitblech (Abbildung 3.9 A2 und B2)
oder sowohl innen als auch auflen Uber ein konzentrisches Rohr (Abbildung 3.9 A3 und
B3) erfolgen. Eine andere Mdglichkeit ist die rdumliche Trennung durch einen externen
Ruicklauf (Abbildung 3.9 A4 und B4). Gas-lift-Reaktoren bestehen aus einer begasten
Zone, in der die Gasblasen durch den Auftrieb aufsteigen (a, Aufwartsstrom, engl. riser).
In dieser Zone ist der Gasgehalt am héchsten. Dadurch entsteht ein Dichteunterschied in
der begasten und unbegasten Zone, der eine abwartsgerichtete Fllssigkeitsstréomung im
Abstrom verursacht. Der Ubergang im oberen Bereich wird als Gasabscheider (B,
Gasabscheider, engl. gas separator) bezeichnet. Am Ende des nicht begasten Ricklaufes
(y, Abwartsstrom, engl. downcomer) stromt FlUssigkeit Uber die Reaktorbasis
(6, Basis, engl. base) wieder zum Aufwartsstrom, wodurch es zur kontinuierlichen
Flissigkeitsumwalzung kommt (Chisti und Moo-Young M. 1987).

Als weitere Moglichkeiten zur verbesserten Homogenisierung der pneumatisch
betriebenen Reaktoren dienen kaskadisch angeordnete Lochplatten, homogen oder
inhomogen gepackte Tragermaterialien oder statische Mischer. Die Begasung erfolgt je
nach Anwendung Uber Lochplatten, Sinterplatten, Strahl- oder Venturidisen,
Schlitzstrahler oder mikroporése Membrane, um méglichst kleine Gasblasen und damit
eine grofRRere Kontaktflache flr den Stofftransport zu erhalten. Hohe Viskositaten, hoher
Gasbedarf (Schaumbildung) sowie Sedimentationseffekte limitieren die stérungsfreie
Anwendung eines pneumatisch betriebenen Bioreaktors (Storhas 1994).

Je nach Betriebszustand sind in Abhangigkeit der Gasleerrohrgeschwindigkeit und des
Reaktordurchmessers homogene und heterogene Blasenstrdomungen beschrieben. Bei
hohen Begasungsraten und kleiner Reaktorquerschnittsflache kann es auch zur



28 Theoretische Grundlagen

sogenannten Kolbenstrdomung kommen. In diesem Fall koaleszieren die Gasblasen
aufgrund des hohen Gasgehalts in der Flissigkeit und bilden eine breite
Blasendurchmesserverteilung. Diaz und Co-Autoren zeigten eine schematische
Darstellung der drei Strdmungsregime in Blasensaulenreaktoren (Abbildung 3.10) mit
veranschaulichten Richtungen des Flissigkeitsstroms (schwarze Pfeile). Bei der
homogenen Blasenstrdmung liegen die Blasen dispergiert vor und es kommt zu axialer
Flissigkeitsrickvermischung (A). Bei hohen Gasleerrohrgeschwindigkeiten sind die
unterschiedlichen BlasengréRen heterogen verteilt, sodass es zur Wirbelbildung des
Flissigstroms kommt (B). Bei turbulenten Strémungsverhaltnissen kommt es kaum zum
grofl¥flachigen Flissigkeitsaustausch, sondern ausschliefdlich zur lokalen Vortexbildung
(C) (Diaz et al. 2008). Weitere Details sind in der Literatur beschrieben (Ribeiro 2008;
Bouaifi et al. 2001; Shah et al. 1982).
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Abbildung 3.10: Schematische Darstellung von Strémungsregimen in Blasensaulenreaktoren (Diaz
et al. 2008): A, homogen verstreutes Blasenfeld; B, Wirbelbildung durch breitere Blasengréen-
verteilung; C, turbulentes Stromungsbild; schwarze Pfeile, Flissigkeitsstrom; hellgraue Pfeile,
Gasblasenstrom; dunkelgrau, Flissigphase; hellgrau, Gasphase

Bello und Co-Autoren formulierten eine allgemeine Beziehung fir die Flissigkeitsge-
schwindigkeit in Abhangigkeit von der Gasleerrohrgeschwindigkeit und den geometrisch-
en Eigenschaften des Gas-lift-Reaktors (Gleichung 3-24) (Bello et al. 1984).

Fir einen Blasensaulenreaktor mit internem, innerem Riicklauf in einem konzentrischen
Leitrohr wurden folgende Parameter ermittelt: k = 0,66; a =0,75 und 8 = 0,33 (Bello et al.
1984).

a
u, = k- (%f) ug, 3-24

upr Flissigleerrohrgeschwindigkeit im riser m s’

k Konstante in Abhangigkeit der Reaktorgeometrie -

und der Eigenschaften der Fllssigphase

Aq Downcomer-Querschnittsflache m?

A Riser-Querschnittsflache m?

Ugr Gasleerrohrgeschwindigkeit im riser m s’

a Konstanter Exponent -

B Konstanter Exponent in Abhangigkeit der Reaktorgeometrie -

und der Stromungseigenschaften
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Ein schneller Gas-Flissig-Stofftransport ist in Blasensaulenreaktoren bei geringer
Gasloslichkeit in der Flissigphase nur dann moglich, wenn die Flussigkeitssdule des
zylindrischen Reaktors moglichst hoch ist (H~25-35m) und dadurch Uber den
hydrostatischen Druck hohe Partialdriicke erreicht werden.

Einige Studien zeigten bereits den Einsatz acetogener Mikroorganismen in Blasensaulen-
reaktoren. In einem kontinuierlich begasten (12 L h'; CO:CO2H2N, 4:3:1:12) 8 L-
Blasensaulenreaktor wurden mit C. carboxidivorans mixotroph (co = 10 g L' Fructose)
maximale Konzentrationen von 79 mmol L' (4,75gL™") Acetat und 141 mmol L' h”'
(6,5 g L") Ethanol nach 15 Tagen Satzprozess erhalten (Shen et al. 2014a). Weitere
Untersuchungen zeigten geringere Produktkonzentrationen als im Ruhrkesselreaktor
(Chang et al. 2001; Datar et al. 2004; Rajagopalan et al. 2002; Abubackar et al. 2011).

Aufgrund ihres grofen Arbeitsvolumens und des guten Warme- sowie Gas-Flussig-Stoff-
transportes (Gopal und Sharma 1983) eigenen sich Blasensaulenreaktoren sehr gut fir
eine kostengunstige, industrielle Applikation fir Gasfermentation. Die Firma LanzaTech
(llinois, USA) zeigte bereits die technische Umsetzung von Synthesegas in Pilot-
Blasensaulenreaktoren (Liew et al. 2016). Relevante Kriterien zur Auslegung und zur
MalstabsvergréRerung von Blasensaulenreaktoren sind die Blasenstromungen, der
Gasgehalt, die Blasencharakteristik, der Stofftransport, das Mischverhalten und die
geometrischen Bedingungen des Reaktors (Kantarci et al. 2005; Deckwer und Schumpe
1993). Details zu diesen Reaktoreigenschaften sind im Abschnitt 3.5 zu finden.

3.4.3 Biofilmreaktoren

Im Gegensatz zu den bereits prasentierten Reaktortypen liegen die Biokatalysatoren in
Biofilmreaktoren mehrheitlich nicht in Suspension vor, sondern in Form von immobilisierter
Biomasse. Die Adsorption und Biofilmbildung erfolgt in der Regel auf den Oberflachen von
Tragermaterialien. Diese koénnen aus Kunststoff, Sinterkeramik, Kalk-Natronglas,
Glasfasern, Lavaschlacke, Metall oder Cordierit bestehen (Hickey 2007; Cowger et al.
1992; Bredwell et al. 1999; Shen et al. 2014a; Steger et al. 2017; Chatterjee et al. 1996).
Die Positionierung im Bioreaktor erfolgt in Form eines homogen oder heterogen gepackten
Festbettes oder eines Monolithen. Ist das Tragermaterial in der fluiden Phase frei
beweglich, so handelt es sich um Wirbelschicht- beziehungsweise FlieRbettbiofiimreak-
toren (engl. fluidized-bed biofilm reactor). Das Festbett wird von der Flissigphase umspdilt
und die Mikroorganismen werden so mit Nahrstoffen versorgt. In diesen Reaktoren gibt es
bis zu funf verschiedene Phasen:

i. Feste Phase: inertes Tragermaterial
i. Feste Phase: immobilisierte Biokatalysatoren (Biofilm)
iii. Feste Phase: suspendierte Zellen
iv.  Flussigphase: Reaktionsmedium
v. Gasphase: gasférmiges Substrat

Die Phasenanteile variieren mit der Betriebsweise des Biofilmreaktors.
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Biofilmreaktoren werden in zwei weitere Untergruppen aufgeteilt: Festbettbiofilmreaktoren
(engl. packed-bed biofilm reactor) und Rieselbettbiofilmreaktoren (engl. trickle-bed biofilm
reactor). Eine schematische Darstellung der beiden Reaktorprinzipien ist in Abbildung 3.11
gezeigt.
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Abbildung 3.11: Schematische Darstellung von Biofilmreaktoren: A, Festbettbiofiimreaktor im
Gegenstrom (A1) und im Gleichstrom (B2). Die Pfeile zeigen die Ruckvermischung der Flussigkeit
durch den Homogenisiereffekt der inhomogenen Packung; B, Rieselbettbiofiimreaktoren im
Gegenstrom (B1) und im Gleichstrom (B2). Das Tragermaterial ist als ,X“ dargestellt. Abklrzungen:
L, Flussigphase; G, Gasphase.

Festbettbiofilmreaktoren

Das Festbett ist im Flissigmedium vollstdndig und dauerhaft suspendiert. Die Biomasse
kann sowohl immobilisiert auf dem inerten Tragermaterial oder in Suspension vorliegen.
Festbettreaktoren kdnnen im Gegensatz zu FlieRbettbiofilmreaktoren von oben und von
unten durchstromt werden (Abbildung 3.11 A) (Kadic und Heindel 2014). Wird der
sogenannte Lockerungspunkt des Festbettes durch den erhéhten Druckgradienten bei
erhdhter Anstromgeschwindigkeit von unten Gberwunden, so geht der Festbettbetrieb in
einen FlieBbettbetrieb tber (Chmiel 2011). Dies ist von der Geometrie, der Dichte der
Packung und der Masse der einzelnen Tragermaterialpartikel abhangig.

Festbettbiofilmreaktoren konnen im Satz, diskontinuierlich oder kontinuierlich betrieben
werden. Der Vorteil zu anderen Bioreaktoren ist, dass die immobilisierte Biomasse
selbststandig im Reaktor bleibt und dadurch beim kontinuierlichen Betrieb bei effizienter
Biofilmbildung wenig Verlust an Biokatalysatoren zu verzeichnen ist. Soll ein
Stoffwechselprodukt durch eine Zustandsénderung (zum Beispiel Anderung des pH) vom
Zwischenprodukt zum Endprodukt metabolisiert werden, kann das Flissigmedium in
Festbettbiofilmreaktoren diskontinuierlich erneuert werden (Devarapalli et al. 2016). Das
Produkt wird dadurch nicht in der Form des Zwischenprodukts kontinuierlich
ausgewaschen.

Die Homogenisierung der Flissigphase wird entweder durch die Gasphase, durch
Reaktoreinbauten wie im Gas-/ift Reaktor oder durch eine Kreislaufpumpe erméglicht.
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Zusatzlich wirkt inhomogen verteiltes Tragermaterial wie statische Mischer, sodass es
zusatzlich zur Vermischung der Flissigphase kommt. Der Effekt ist in Abbildung 3.11 in
Form von Pfeilen dargestellt.

Vorteile im Vergleich zum Betrieb anderer Reaktoren sind kostengtinstige Zellriickhaltung
und Betrieb sowie die Moglichkeit hoher Raum-Zeit-Ausbeuten, da eine hohe Dichte an
Biomasse mdglich ist. Dadurch kann es aber auch zu Stofftransportlimitierungen im Biofilm
kommen, welche die Produktivitat limitieren. Hauptproblem dieser Reaktoren ist die
Immobilisierung von Mikroorganismen, da der Biofilm fir den kontinuierlichen Betrieb
dauerhaft stabil sein muss. Weitere Nachteile sind mogliche
Stromungsunregelmafigkeiten und Totrdume aufgrund der inhomogenen Verteilung des
Tragermaterials. Hohe lokale Biomassekonzentrationen kénnen zusatzlich zum
Verblocken von Offnungen oder Hohlrdumen filhren und den Betrieb wartungsaufwen-
diger machen. Festbettbiofiimreaktoren sind bei kontrollierten Betriebsbedingungen
kostenglnstig und wenig fehleranfallig (Chmiel 2011).

Untersuchungen zur Gasfermentation zeigten das Potential von Festbettbiofilmreaktoren
(Klasson et al. 1991; Bredwell et al. 1999; Gaddy 1998; Shen et al. 2017). In einem
kontinuierlich begasten (12 L h™'; CO:CO2:H2:N2 4:3:1:12) 8 L-Biofilmreaktor mit einem
Cordierit-basierten Monolithen (Durchmesser: 93 mm; Héhe: 305 mm; 0.31 Kanale mm?;
spezifische Oberflache: 1850 m® m3) wurden mit C. carboxidivorans  mixotroph
(co = 10 g L' Fructose) maximale Konzentrationen von 100 mmol L (6,0 g L") Acetat und
250 mmol L' h' (11,5 g L") Ethanol nach 15 Tagen Satzprozess erhalten (Shen et al.
2014a). 650 mM Ethanol wurden nach 10 Tagen Satz- und 30 Tagen kontinuierlichem
Betrieb eines FlieRbettbiofilmreaktors (36 m3; 37 °C; pHo 5,9 unkontrolliert) mit massiven
Tragern aus Kunststoff (AnoxKaldnes K1™: Durchmesser: 9 mm; spezifische Oberflache:
800 m? m®) mit Clostridium ragsdalei mit einer finalen Durchflussrate von 0,037 h*'.und
kontinuierlicher Begasung (6 L L' h”'; CO:CO2:H; 4:3:3) erreicht. Die Durchflussrate (D,
engl. dilution rate) beschreibt den Anteil des Reaktionsvolumens, der in einer Zeiteinheit
durch den Reaktor beférdert wurde. Die immobilisierte Biomasse wurde auf 5g L™
geschatzt (Hickey 2007).

Rieselbettbiofilmreaktoren

Im Gegensatz zu Festbettbiofilmreaktoren ist in Rieselbettbiofiimreaktoren nicht die
Flussigphase, sondern die Gasphase die kontinuierliche Phase (Doran 2004). Das
Festbett ist nicht in Flissigmedium suspendiert, wodurch die Temperatur- und die pH-
Kontrolle nur Gber das Zulaufmedium mdglich ist. Die Biokatalysatoren befinden sich als
immobilisierter Biofilm auf dem Festbettmaterial. Die Flissigphase ,rieselt im Schwerefeld
Uber das inerte Tragermaterial vom oberen in den unteren Teil des Bioreaktors. Die
Gaszufuhr kann im Gegenstrom (B1) oder im Gleichstrom (B2) erfolgen (Abbildung 3.11)
(Devarapalli et al. 2017). Werden primar Sauren als Stoffwechselmetabolite gebildet, sinkt
der pH des Mediums, welcher somit eine Funktion der Rieselbettbiofilmreaktorhdhe ist
(Abbildung 3.12). Bei entsprechender Messsensorik ist der Eingangs-pH des Mediums
(pHein) und der Ausgangs-pH (pHaus) bekannt. Der Verlauf ist Gblicherweise unbekannt.
Eine naherungsweise Regelung ist Uber die Zulaufgeschwindigkeit moglich. Fir hohe
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Produktkonzentration bei gleichzeitig guter Flussigkeitsbenetzung kann das
Flissigmedium rezykliert werden. Dabei ist eine Temperatur- und pH-Kontrolle méglich
(Abbildung 3.12). Analog zum pH andert sich der Partialdruck der umgesetzten
Gaskomponente i aufgrund des Verbrauches vom Eingang (im Gegenstrom: unten; im
Gleichstrom: oben) zum Ausgang. Eine grafische Darstellung tiber mdgliche Verlaufe von
pH und des Partialdruckes Uber das Festbett ist in Abbildung 3.12 dargestellt.
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Abbildung 3.12: Schematische Darstellung eines Rieselbettbiofiimreaktors im Gegenstrom mit
Flissigkeitszirkulation. Die Graphen parallel zum Festbett zeigen den moglichen Verlauf des pH
und des Partialdruckes der Komponentei (pi). Das Tragermaterial ist als ,X“ dargestellt.
Abklrzungen: L, Flissigphase; G, Gasphase; pHein = pHo, Initial-pH; pHaus, pH am Ende des
Festbettes; piein = pio, Eingangspartialdruck des Gases i; pi.aus, Ausgangspartialdruck des Gases i

Der Substratpartialdruck wird im Labormafistab in Rieselbettbiofilmreaktoren naherungs-
weise Uber das arithmetische oder das logarithmische Mittel (Gleichung 3-25) des

Eingangs- (piein) und des Ausgangspartialdrucks (piaus) bestimmt (Kraume 2012;
Devarapalli et al. 2016).

B = pi,ein _pi,aus
! | <pi,ein> 3-25
n —_—
pi,aus
P Mittlerer Partialdruck des Gases i bar
Pi.ein Eingangspartialdruck des Gases i bar
Pi aus Ausgangspartialdruck des Gases i bar

Im Gegensatz zum suspendierten Biofilmreaktor bildet sich nur eine dunne
Flissigkeitsschicht auf dem am Tragermaterial befindlichen Biofilm. Durch die geringere
Flussigfilmdicke reduziert sich der Gas-Flussig-Stofftransportwiderstand. Im Biofilmreak-
torvergleich wurden fir Rieselbettbiofilmreaktoren die héchsten Gas-Flissig-Stofftrans-
portkoeffizienten (k.a) berichtet (Bredwell et al. 1999).
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Potentielle Nachteile von Rieselbettbiofilmreaktoren sind ungleichmaRige Fllissigkeitsver-
teilungen mit méglicher Kanalbildung der Flissigphase nach dem ,Prinzip des geringsten
Widerstandes“ oder Uberflutung durch Verblockung der Querschnittsfliche oder des
Abflusses bei hohen Flissigkeitsstromen (Maiti und Nigam 2007; Doan et al. 2008).

Bis heute findet der Rieselbettbiofilmreaktor bis auf ein paar wenige Studien kaum
Anwendung in der Gasfermentation (Cowger et al. 1992; Bredwell et al. 1999). Autotrophe
Untersuchungen (37 °C; pHo 5,8) mit Clostridium ragsdalei in einem Rieselbettbiofilimreak-
tor (Arbeitsvolumen: 0,5 L; Durchmesser: 51 mm; Hoéhe: 610 mm) mit Glasperlen aus
Natronkalkglas (Durchmesser: 6 mm) als Tragermaterial zeigten Gasumsatze von bis zu
91% CO und 68 % H, bei sehr geringen Gasvolumenstromen (CO:H2:CO2:N2
38:28,5:28,5:5) von 1,38 L h™'. Maximale Konzentrationen in der im Kreislauf gefiihrten
Flussigkeit (200 mL min™') von 205 mmol L' (12,3 gL™") Acetat und 124 mmol L™
(5,7 g L") Ethanol wurden bei diskontinuierlicher Medienerneuerung erreicht. Der Prozess
zeigte maximale Produktivitaten von 1,6 mmol Acetat L' h™' und 0,8 mmol Ethanol L™ h"
beim Betrieb im Gleichstrom (Devarapalli et al. 2016). Durch den kontinuierlichen Betrieb
bei Durchflussraten von 0,009 h"" und 0,012 h' veranderten sich die Produktivitaten auf
1,1 mmol AcetatL”"h" und 3,4 mmol EthanolL"'h'. Die Durchflussrate (D,
engl. dilution rate) beschreibt den Anteil des Reaktionsvolumens, der in einer Zeiteinheit
durch den Reaktor beférdert wurde. Die Konzentrationen wurden fur Acetat um 38 %
gesenkt und fur Ethanol trotz des kontinuierlichen Betriebs um 286 % gesteigert. Der
Gasumsatz erreichte Maximalwerte von 90 % fur CO und 85 % fur Hz (Devarapalli et al.
2017).

3.4.4 Membranreaktoren

Ein weiterer vielversprechender Ansatz fur die Gasfermentation ist die Begasung von
Flissigkeiten Gber porose, nicht-pordse, hydrophile oder hydrophobe Membranen mit
hoher spezifischer Oberflache (Yasin et al. 2015; Abubackar et al. 2011; Shen et al. 2014b;
Munasinghe und Khanal 2012). Diese bieten eine groRe Kontaktflache flr den Gas-
Flissig-Stofftransport und halten hohen Eingangsdriicken des Substratgases Stand. Die
Begasung kann Uber die Membranoberflache von innen oder von auf3en erfolgen. Die
Mikroorganismen kénnen beim fliissigseitigen Kontakt auf der Membran Biofilme bilden
und die Membranen dadurch zusatzlich als Zellriickhaltemodule verwendet werden. Die
Geschwindigkeit des Gas-Flissig-Stofftransports fir CO wurde in unterschiedlichen
Bioreaktoren quantifiziert. Dabei wurde auch ein Bioreaktor mit integriertem Polyurethan-
Hohlfasermodul mit einer spezifischen Oberfliche von 100 m?2m= bei abiotischen
Bedingungen und verschiedenen Flussigkeitszirkulationsraten und CO-Eingangsdriicken
untersucht. Der Vergleich dieses Bioreaktors mit einem Bioreaktor mit konventioneller
Blasensaulenbegasung zeigte eine Erhéhung des Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten
fur CO, einer reaktorspezifischen Kenngrole fir den Gas-Flissig-Stofftransport, um das
24-fache bei einer Flussigkeitszirkulationsrate von 1.500 mL min™' und einem CO-
Eingangsdruck von 2,06 bar (Munasinghe und Khanal 2010b, 2012). Nachteile von
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Membranreaktoren sind die hohen Materialkosten der Membranen und die schwer
kontrollierbare Biofilmbildung.

Shen et al. (2014b) zeigten maximale Konzentrationen von 133 mmol L (8 g L") Acetat
und 347 mmolL"' (16gL") Ethanol durch ein mixotrophes Satzverfahren
(co =10 g L Fructose) mit C. carboxidivorans in einem Ruhrkesselreaktor (8 L; 37 °C;
pHo 6; 200 U min') mit Begasung (CO:H.:CO2N. 4:1:3:12, 2bar) Uber ein
Hohlfasermodul (mikropords, hydrophob, Polypropylen, 40 % Porositat, PorengréRe im
Mittel: 0,04 um, spezifische Oberflache 175 m? m=)im Bypass. Kontinuierliche autotrophe
Untersuchungen im Anschluss zeigten maximale Produktivitdten von 2,0 mmol
Acetat L' h”" und 3,1 mmol Ethanol L' h” bei einem Gasvolumenstrom von 18 L h™, einer
Flussigkeitszirkulationsrate von 200 mL min™" und einer Durchflussrate von 0,04 h™' (Shen
et al. 2014b).

Neben der blasenfreien Begasung konnen Membranreaktoren auch fir den
kontinuierlichen Betrieb mit Zellrickhaltung verwendet werden. Der Betrieb (30 °C;
pH7,0; 1bar; 11,9WL" 1.200U min') eines RuUhrkesselreaktors mit einem
eingetauchten Mikrofiltrationsmodul (hydrophile Hohlfaser; Hochleistungskunstoff auf
Basis von Polysulfonen; Lange: 30 cm; Innendurchmesser: 1 mm; Membrandicke:
0,25 mm; Porendurchmesser: 0,45 um; Membranflache: 75 cm?) und mit kontinuierlicher
Begasung (30,0 L h'"; CO2:H2:N; 1:2:2) akkumulierte mit einer Durchflussrate von 0,35 h™'!
Uber 10 g L' Biomasse. Der Prozess zeigte eine Acetatbildungsrate von 104 mmol L' h”’
(6,2 g L' h"). Durch den kontinuierlichen Betrieb wurden geringere Acetatkonzentrationen
von 293 mmol L™ (17,6 g L") im Vergleich zum Satzprozess erreicht (Kantzow et al. 2015).

Da Membranreaktoren in dieser Arbeit nicht naher betrachtet wurden, wird an dieser Stelle
auf die ausfuhrliche Literatur verwiesen (Munasinghe und Khanal 2010a, 2012; Abubackar
et al. 2011; Shen et al. 2014b; Yasin et al. 2015).

3.4.5 Vergleich von Bioreaktoren flur Gasfermentation

Eine direkte Gegenlberstellung der Prozessleistung in unterschiedlichen Bioreaktoren ist
nur bei der Verwendung des gleichen acetogenen Bakteriums, der gleichen
Vorkulturherstellung und den gleichen Reaktionsbedingungen (T, pH, P,
Gaszusammensetzung, Begasungsrate, Medienzusammensetzung) méglich (Groher und
Weuster-Botz 2016b).

Eine Arbeitsgruppe an der lowa State University (USA) fuhrte kontinuierliche, autotrophe
Untersuchungen mit Clostridium carboxidivorans in funf unterschiedlichen Bioreaktoren
bei vergleichbaren Bedingungen durch:

i.  Rihrkesselreaktor bei 600 U min™ (Shen et al. 2017),
i. Blasensaulenreaktor (Shen et al. 2014a),
ii.  Festbettbiofilmreaktor (Festbett als Monolith, der dauerhaft von Suspension
umgeben ist: Durchmesser: 93 mm; Hohe: 305 mm; 0,31 Kanale mm2; spezifische
Oberflache: 1.850m? m2) (Shen et al. 2014a),
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iv.  Spezialform eines Rieselbettbiofiimreaktors (Festbett rotiert zwischen Gas- und
Flissigphase und ist zu 50 % in Suspension) gefiillt mit AnoxKaldnes K1™
(Durchmesser: 9 mm; spezifische Oberflache: 500 m? m3) als Tragermaterial
(Shen et al. 2017),

v.  Ruhrkesselreaktor mit kontinuierlicher blasenfreier Begasung Uber ein
Hohlfaserbegasungsmodul (mikroporés, hydrophob, Polypropylen, 40 % Porositat,
PorengroRe im Mittel: 0,04 um, spezifische Oberflache 175 m? m2) im Bypass.

Tabelle 3.5: Vergleich der Acetat/Ethanolbildungsraten (racetatethano) und der Umsatze von CO/Hz
(Xcomz) in unterschiedlichen kontinuierlich begasten (CO:CO2:H2:N2 4:3:1:12) Bioreaktoren mit

kontinuierlicher Medienerneuerung mit C. carboxidivorans bei vergleichbaren Prozessbedin-
gungen (37 °C; pH 4,5-pH 5,5). VR, Arbeitsvolumen; D, Durchflussrate; L., Flissigkeitszirkulations-

rate; G, Begasungsrate; r, Produktbildungsrate; x, Gasumsatz; k.A., keine Angabe.

Bioreaktor Vr, D, Lz, G, Tacetat, Fethanol, Xco, XHz2, Source
L h" mLmin" Lh' mmol L' h! - -

(Shen et

Ruhrkesselreaktor k.A. 0,04 0 k.A. k.A. 1,80 k.A. k.A. al. 2017)

(Shen et

Blasensaulenreaktor 8,0 0,02 500 18 0,80 1,40 0,54 0,71 al. 2014a)
Festbettbiofilmreaktor 8,0 0,04 500 18 0,88 1,46 0,63 0,73 (Shen et

(Monolith) al. 2014a)
Rieselbettbiofilm- (Shen et
reaktor 1,2 0,04 0 18 4,25 6,04 0,30 0,85 al. 2017)
Ruhrkesselreaktor

mit

Hohlfaserbegasungs- (Shen et

modul im Bypass 80 004 200 18 2,04 3,12 0,80 0,75 al 2014b)

Alle Reaktoren wurden zur gleichen Zeit inokuliert und fir 15 Tage mixotroph (co = 10 g L™
Fructose) bei einer Begasung mit kiinstlichem Synthesegas (CO:CO2:H2:N2 4:3:1:12) im
Satzverfahren kultiviert. Nur im horizontal rotierenden Festbettbiofilmreaktor wurde die
Satzphase auf 7 Tage verkirzt. Der pH wurde fir zwei Tage auf pH 6,0 kontrolliert und
anschliefend unkontrolliert zwischen pH 4,5 und pH 5,5 belassen. Da einige der
Reaktoren Biofilmreaktoren sind und keine Angabe Uber den Zeitpunkt der
Untersuchungen und die Menge der Biomasse gemacht wurde, hat der Vergleich auch
nur bedingt Giiltigkeit. Die Prozessleistungen bei vergleichbaren Bedingungen sind in
Tabelle 3.5 zusammengefasst.

Die hochsten Acetat- und Ethanolproduktivitdten wurden im horizontal rotierenden
Festbettbiofiimreaktor bei einer Drehzahl von 50 U min™, einem Kopfraumdruck von
2,04 bar, einer Begasungsrate von 15 L L"h™' und einer Durchflussrate von 0,04 h
erreicht: 4,25 mmol Acetat L' h™' und 6,04 mmol Ethanol L' h™' bei CO- und Hz- Umsétzen
von 30 % und 85 %. Dies entspricht den maximal gemessenen Produktivitaten fir
autotrophe Prozesse mit C. carboxidivorans. Die anderen Reaktoren zeigten ihre
maximalen Produktivitaten nicht unbedingt bei diesen Bedingungen. Die Autoren geben
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keine Information Uber die Konzentrationen oder Produktivititen der natlrlichen
Metabolite Butyrat, 1-Butanol, Hexanoat und 1-Hexanol.

Die Uberlegene Prozessleistung des Rieselbettbiofiimreaktors kénnte an héheren Gas-
Flissig-Stofftransportraten im Kopfraum durch geringere Flissigkeitswiderstdnde des
dunneren Flussigkeitsfilms liegen. Gleichzeitig ist der Mikroorganismus zu ~50 % der Zeit
gut mit Medium versorgt und das Tragermaterial dauerhaft gut benetzt (Shen et al. 2017).
Die Untersuchungen in anderen Reaktorprinzipien zeigten — wie erwartet — andere
Ergebnisse, was die Wichtigkeit der Analysen und Vergleiche gleicher Prozesse in
verschiedenen Bioreaktorkonzepten unterstreicht.

3.5 Verfahrenstechnische Grundlagen

Die Bioreaktoreigenschaften Warme- und Stoffaustausch, GasblasengréRenverteilung
und Gasgehalt, Leistungseintrag, Mischverhalten sowie Verweilzeitcharakteristiken bei
kontinuierlicher Betriebsweise ermoéglichen den Vergleich von verschiedenen Bioreak-
toren (Chmiel 2011).

3.5.1 Stofftransport

Der Gas-Flissig-Stofftransport spielt eine zentrale Rolle bei Gasfermentationen, da das
gasférmige Substrat Uber das Flussigmedium fur die Mikroorganismen verfigbar gemacht
wird. Drei verbreitete Theorien erklaren den Mechanismus naherungsweise: Bereits 1924
wurde anhand der Zweifilmtheorie postuliert, dass der Gas-Flissig-Stofftransport diffusiv
in zwei an der Grenzflache befindlichen laminaren Grenzschichten nach dem
1. Fick’'schen Gesetz erfolgt (Lewis und Whitman 1924). Diese Theorie wurde im Jahr
1935 mit einem Penetrationsmodell, das den Stofflibergang Uber instationare Diffusion
nach dem 2. Fick’'schen Gesetz beschreibt, erweitert (Higbie 1935). Zwei Fluidelemente
treffen an der Phasengrenzflache fur eine definierte Zeit aufeinander und werden
ausgetauscht. Anwendungen dieses Modells findet sich zum Beispiel beim Stofflibergang
in den Flussigfilm des Rieselbettbiofimreaktors (Chmiel 2011). 1951 wurde die
Oberflachenerneuerungstheorie definiert, welche keine laminare, stagnierende
Grenzschicht mehr annimmt. Stattdessen erneuert sich diese, basierend auf
Wabhrscheinlichkeit, standig (Danckwerts 1951). Im Rahmen dieser Arbeit wurde die
Zweifilmtheorie verwendet:

Gas-Fliissig-Stofftransport nach der Zweifilmtheorie

Der Stofftransport von einer Gasblase ins Innere einer Zelle, wo die biokatalytische
Reaktion erfolgt, ist mit seinen Transportwiderstanden basierend auf der Zweifilmtheorie
in Abbildung 3.13 dargestellt:
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Abbildung 3.13: Vereinfachte Darstellung des Gas-Flissig-Stofftransportes gemall der
Zweifilmtheorie, abgeandert nach Chmiel (2011). A, Grenzschicht der Gasphase; B, Gas-Flissig-
Grenzflache; C, Grenzschicht der Flussigkeit; D, Flussig-Fest-Grenzflache. |, schematische
Darstellung des Stofftransports von der Gasphase in die Flissigphase in eine Zelle im Zellhaufen.
Darstellung der Transportwiderstéande: 1, Konvektiver Stofftransport in der Gasblase; 2, Diffusion
vom Inneren der Gasblase zur Gas-Flussig-Grenzflache; 3, Stoffibergang an der Phasengrenz-
flache; 4, Diffusion durch die laminare Grenzschicht der Flussigkeit an der Gasblase; 5, konvektiver
Stofftransport des geldsten Gases in der flissigen Kernstromung, 6, Diffusion durch die laminare
Grenzschicht der Flissigkeit am Zellhaufen; 7, Diffusion durch den Zellverband; 8, Stofflibergang
durch die Zellmembran. II, schematische Darstellung des geschwindigkeitsbestimmenden
Stofftransportes der Komponente i von der Gasphase in die Flissigphase an der Gas-Flissig-
Grenzflache nach der Zweifilmtheorie: pi, Partialdruck der Gaskomponente i in der Gasphase;
ci.s, Konzentration der Komponente i in der Gasphase; pi, Gasphasengrenzflachenpartialdruck;
ci,c, Konzentration der Komponente i an der Phasengrenzflache; ciL, Flissigkeitsgrenzflachen-
konzentration; ciL, tatsédchliche Geldstkonzentration des Gases i.

Das Gas diffundiert vom Gasblasenkern (1) durch (2) eine gasseitige Grenzschicht (A) zur
Gas-Flussig-Phasengrenzflache (B), wo der Gas-Fliissig-Stoffiibergang stattfindet (3).
Um die Phasengrenzflache befindet sich eine nicht durchmischte Flissigkeitszone (C,
laminare Grenzschicht), die vom Gas diffusiv iberwunden wird (4). AnschlieRend nahert
sich das Gas Uber konvektiven Stofftransport im gut durchmischten Bereich der
Flussigphase (5, Kernstrémung) einem Zellhaufen, umgeben von einer laminaren
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flissigen Grenzschicht (C). Nach der Diffusion durch die Grenzschicht (6) zum
Zellverband (7) Gber die Fest-Flissig-Phasengrenze (D) und dem Stoffliibergang durch die
Zellmembran werden die intrazellularen Reaktionsplatze (8) erreicht (Chmiel 2011).

Der geschwindigkeitslimitierende Schritt ist der diffusive Stofftransport durch die
flissigkeitsseitige laminare Grenzschicht an der Gas-Fllssig-Phasengrenzflache, welcher
in Abbildung 3.13 schematisch hervorgehoben ist. Alle weiteren Transportwiderstande
werden in der mathematischen Darstellung dieser Theorie vernachlassigt (Hass und
Poértner 2011). Der Stofftransport in der gasseitigen (Index ,G“) und der flissigkeitsseitigen
laminaren Grenzschicht (Index ,L“) kann Uber das 1. Fick’'sche Gesetz nach Gleichung
3-26 und 3-27 beschrieben werden.

G
jig = n'TG = E—IGJ -(cic-Cig) = ke - (GG - Cig) 3-26
L
i = % = [6)_:_J (ciL-ciL) = k- (ciL-cip) 3-27
Ji Stoffstromdichte der Komponente i mol m2 s
n; Diffusive Stofftransferrate der Komponente i mol s
A Stoffaustauschflache m?
Di; Binarer Diffusionskoeffizient der Komponente i m? s’
im Losungsmittel j
o Grenzschichtdicke m
ke Gasseitiger Gas-Flissig- m s’
Stofftransportkoeffizient
kL Flissigkeitsseitiger Gas-FlUssig- m s’
Stofftransportkoeffizient
Ci Konzentration der Komponente i mol L’
c; Konzentration der Komponente i an der mol L™’

Gas-Flissig-Phasengrenzflache

Durch Einfuhrung der linearen Verteilungskoeffizienten zwischen Gas- und Flissigphase
(ke und ki) und Umformen der Gleichungen 3-26 und 3-27 werden Gleichung 3-28 und
3-29 erhalten. Details zur mathematischen Losung wurden von Pauline Doran klar
dargestellt (Doran 2013).

Der Gesamt-Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient (K) beschreibt den Einfluss des
gasseitigen und des flussigkeitsseitigen Stofftransportes fir die jeweilige Seite. Fir sehr
gut l6sliche Stoffe (wie zum Beispiel Ammoniak in Wasser) ist der fllssigseitige
Widerstand sehr gering und der Gesamt-Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizient (Kg)
entspricht ndherungsweise dem gasseitigen Gas-FlUssig-Stofftransportkoeffizienten (kg).
Gleichung 3-29 kann in diesem Fall vernachlassigt werden.

dCi,G

T = Kga- (Ci,G - C;:G) 3-28
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dCi7|_

5t = Ka- (CiL - CiL) 3-29
a Volumenbezogene Phasengrenzflache m? m3
Ks Gesamt-Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient m s’
der Gasphase
KL Gesamt-Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient m s
der Flussigphase
C;G Konzentration, die mit der Kernstrémung der mol L~
Flissigphase im Gleichgewicht ist
C;L Konzentration, die mit der Kernstrémung der mol L~

Gasphase im Gleichgewicht ist

In der Gasfermentation wird mit schwer l6slichen Gasen (CO, Hz in Wasser) gearbeitet.
Der Stofftransport kann deshalb Uber den flissigseitigen Transportwiderstand alleine
abgeschatzt werden, wobei der Gesamt-Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizient (K.)
naherungsweise dem flUssigseitigen (k.) entspricht (Gleichung 3-30) (Doran 2013).

dCi,L

F = k|_a . (Ci*,L - Ci,L) 3-30

Daraus lasst sich die Gas-Flussig-Stofftransportrate (MTR, engl. mass transfer rate) flr
die limitierenden Substrate Wasserstoff (HTR, engl. H: transfer rate) und Kohlenstoff-
monoxid (COTR, engl. CO ftransfer rate) mit Gleichung 3-31 und 3-32 formulieren:

dCH2

HTR = —2 = KL @, (Cri,~Ch,) 3-31
dCCO *
COTR = T = kLaco'(CCO-Cco) 3-32
HTR Gas-Flussig-Stofftransportrate fir Hy mol L' h'!
(engl. hydrogen transfer rate)
COTR Gas-Flussig-Stofftransportrate fir CO mol L' h'

(engl. carbon monoxide transfer rate)

Gas-Fliissig-Fest-Stofftransport in Biofilmen

In Biofilmreaktoren sind die Mikroorganismen Uberwiegend in Form eines Biofilmes auf
einem Tragermaterial immobilisiert. Fir die Versorgung der Mikroorganismen mit einem
gasformigen Substrati missen drei Stofftransportwiderstande (Abbildung 3.14) Uber-
wunden werden (Siegrist und Gujer 1985; Chmiel 2011):

i.  den Gas-Flussig-Stofftransportwiderstand (W1),
ii.  den Flussig-Fest(Biofilm)-Stofftransportwiderstand (W2) und
iii. den Stofftransportwiderstand im Biofilm (W3).
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Abbildung 3.14: Schematische Darstellung des Gas-Flissig-Fest-Stofftransportes von einer
Gasblase in einen Biofilm mit drei Transportwiderstanden (W) nach Chmiel (2011), Doran (2013),
Williamson und McCarty (1976) sowie Siegrist und Gujer (1985): W1, Gas-Flissig-Stofftransport-
widerstand; W2, Flissig-Fest-Stofftransportwiderstand; W3, Stofftransportwiderstand im Biofilm.
Bezeichnungen: A, gasseitige laminare Grenzschicht; B, Gas-Flussig-Phasengrenzflache; C, flis-
sigkeitsseitige laminare Grenzschicht; D FlUssig-Fest-Phasengrenzflache; ci, Konzentration der
Komponente i; z, Ortskoordinate.

Das Gas diffundiert gemaR der Zweifilmtheorie Uber konvektiven Stofftransport (1) zur
gasseitigen laminaren Grenzschicht (A). Nach der Diffusion durch die gasseitige laminare
Grenzschicht (2), dem Gas-Flussig-Stoffibergang (3) durch die Gas-Flissig-Phasen-
grenzflache (B) und der Diffusion (4) durch die flissigkeitsseitige laminare Grenz-
schicht (C) nahert sich das geldste Gas Uber konvektiven Stofftransport (5) dem Biofilm.
Dieser ist wiederum von einer weiteren flissigkeitsseitigen laminaren Grenzschicht (C)
umgeben, welche Uber diffusiven Stofftransport bis zur Flissig-Fest-Phasengrenzflache
Uberwunden wird (6). Nach dem Flussig-Fest-Stofflibergang (7) durch die Flissig-Fest-
Phasengrenzflache (D) erfolgt der diffusive Stofftransport (8) im Biofilm (Szewzyk und
Szewzyk 2003).

Mikroorganismen in Biofilmen sind in der Regel von extrazellularen polymeren Substanzen
(EPS) umgeben (Flemming et al. 2007). Die Struktur des Biofilms variiert lokal je nach
Umgebungsbedingungen, sodass der Fliissig-Fest-Stofftransport sowie der Stofftransport
im Biofilm in Biofilmreaktoren nicht allgemein vernachlassigt werden kann (Siegrist und
Gujer 1985). Drei Konzentrationsprofile im Biofilm sind in Abhangigkeit der Biofilmdicke
madglich (Barwal und Chaudhary 2014):

i.  Die Konzentration der Komponente i nahert sich ab einer gewissen Biofilmtiefe (z°)
Null an (ci(z 2 z')=0). Dieses Profil wurde vor allem bei dicken Biofilmen
beobachtet (Abbildung 3.14 8a).

i. Die Konzentration der Komponente i sinkt als Funktion der Biofilmtiefe (z), ist aber
in allen Bereichen gréRer Null (ci(z) > 0). Dieses Profil wurde Uberwiegend bei
dinnen Biofilmen beobachtet (Abbildung 3.14 8b).
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iii. Die Konzentration der Komponente i ist Uber den gesamten Biofilm gleichmaRig
verteilt und weist vernachlassigbare Gradienten auf (ci(z) > 0 = konstant). Dieses
Profil ist nur bei ausreichender Substratverfligbarkeit moglich (Abbildung 3.14 8c).

Lewandowski et al. (1991) beschrieben den diffusiven Stofftransport eines Gasesi in
einem Biofilm mit Gleichung 3-33.

aCi _ 320i Umax * Ci

i Digr- (822 - Ks + G, 3-33
Digr Diffusionskoeffizient des Gases i im Biofilm cm? s’
Unmax Maximale Reaktionsgeschwindigkeit mol L' s
Ks Halbsattigungskonstante mol L’

Der Diffusionskoeffizient einer Komponente i im Biofilm (Digr) nimmt mit steigender Dichte
des Biofilms ab. Der Diffusionskoeffizient von Sauerstoff wurde in unterschiedlichen
Biofilmen auf beispielsweise 80-100 % (Williamson und McCarty 1976) beziehungsweise
20-100 % (Matson und Characklis 1976) des Diffusionskoeffizienten von Sauerstoff in
Wasser geschatzt.

Fir weitere Informationen zum Stofftransport in Biofilmen wird auf die weiterfihrende
Literatur verwiesen. (Yang und Lewandowski 1995; Beyenal und Lewandowski 2002;
Wasche et al. 2002).

Loslichkeit von Gasen

Die Ldoslichkeit eines Gases i in einer Flissigkeit kann fir den Zustand unendlicher
Verdinnung an der Gas-Flissig-Phasengrenzflache bei Atmospharendruck Uber das
Henry’sche Gesetz beschrieben werden (Gleichung 3-34). Die fur die schwerldslichen
Gase CO und H; gliltige lineare Beziehung beschreibt die maximale Geldstkonzentration
eines Gases i in der FlUssigkeit j mit der lonenstarke (1) bei der Temperatur (T) Uber den
Henrykoeffizienten (kHiJ) (Henry 1803). Der Gesamtdruck entspricht der Summe der

Partialdriicke aller Gase nach dem 1801 formulierten Gesetz von Dalton (Gleichung 3-35).
Unter Annahme idealer Gase wird der Partialdruck (pi) Uber das Produkt des
Gasanteils (yi) und des Gesamtdruckes (P) berechnet (Gleichung 3-35) (Gillespie 1930).

Die Geldstkonzentration (c;L) beeinflusst den Stofftransport aufgrund des méglichen Gas-

Flussig-Konzentrationsgefalles nach Gleichung 3-30 und begriindet damit geringe Gas-
Flissig-Stofftransportraten dieser Gase in wassrige Medien.

Der potentielle Stofftransport eines Gasesi, kann nach dem 1. Fick’'schen Gesetz
(Gleichung 3-26 und 3-27) Uber den binaren Diffusionskoeffizienten (D;;) beurteilt werden.
Wilke und Chang zeigten eine Mdoglichkeit diesen naherungsweise zu bestimmen
(Gleichung 3-37).

Der Assoziationsparameter fir das Losemittel Wasser ist 2,6. Das molare Volumen am
Siedepunkt wurde fiir CO, Hz und Oz mit 25,6 cm?® mol, 30,7 cm? mol" und 14,3 cm® mol™”
angenahert (Wilke und Chang 1955). Die Henry-Koeffizienten und binaren
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Diffusionskoeffizienten fir CO, CO. und H: sind in Tabelle 3.6 fir 30 °C und 37 °C in
salzfreiem Wasser angegeben (Perry et al. 1997; Wilkke und Chang 1955). Die
Gasloslichkeit ist zusatzlich in Abbildung 3.15 in Abhangigkeit der Temperatur und des
Partialdruckes nach dem Henry'schen Gesetz grafisch dargestellt. Die Werte fir
Sauerstoff dienen als Referenz zum Vergleich mit aeroben Prozessen.

Henry’sches Gesetz:

Dalton’sches Gesetz

ey, (T.1,P)

P

Pi

Vi
P
M;
N,
Vwm,i

Henry-Koeffizient des Gases i in der Flissigkeit j in

Abhangigkeit der Temperatur T, der lonenstarke |

und des Gesamtdruckes P
Gesamtdruck

Partialdruck des Gases i
Molanteil des Gases i

/q,j.Mj.T
Dij=74-10"% S ———

Assoziationsparameter des Lésungsmittels j

Molare Masse des Losungsmittels j
Dynamische Viskositat des Losungsmittels j

ciL = ku,(TLP) - p 3-34
P= Z P 3-35
i
P =P 3-36
mol L bar’
bar
bar
3-37
N(T)-Vw,
g mol”’
mPa s
cm?® mol’

Molales Volumen des gelésten Gases i

beim Siedepunkt bei 1 atm

Tabelle 3.6: Abgeschatzte Henry- und binare Diffusionskoeffizienten in reinem Wasser bei
Atmospharendruck und 30 °C beziehungsweise 37 °C fiir CO, CO2 und H2 (O2 als Referenz).

Henry-Koeffizient

Binarer Diffusionskoeffizient

mmol L bar 10° m? s™
30 °C 37 °C 30 °C 37 °C
1,168 1,063 2,75 3,24
0,881 0,809 2,47 2,91
29,489 25,032 2,32 2,74
0,755 0,736 3,90 4,60

Perry et al. (1997)

Wilke und Chang (1955)
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24 Wasserstoff Kohlenstoffmonoxid Sauerstoff
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0,0 T T 37| C - T T T n T T T
000 025 050 0,75 1,00 0,00 025 050 075 1,00 0,00 025 050 0,75 1,00
Partialdruck, bar Partialdruck, bar Partialdruck, bar
24 Wasserstoff Kohlenstoffmonoxid Sauerstoff
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Abbildung 3.15: Maximale Geléstkonzentration von H2 und CO (O: als Referenz) an der Gas-
Flussig-Phasengrenzflache nach dem Henry’schen Gesetz (Gleichung 3-34) in reinem Wasser fur
unterschiedliche Temperaturen und Partialdriicke bei Atmospharendruck nach Perry et al. (1997).

Das CO;-Carbonat-Dissoziationsgleichgewicht
Kohlenstoffdioxid ist sehr gut in wassrigem Medium I6slich.

1

0
= I
£ 001 >
[e]
= 0,001

0,0001 '

4 5 6 7 8 9 10 11 12
pH!-

Abbildung 3.16: Dissoziationsgleichgewicht fir COz:HCO'3:CO§' in reinem Wasser bei 25 °C in
Abhangigkeit des pH. Die gestrichelten Vertikalen markieren die pKs-Werte (pKs,1=6,35;
pKs,2 = 10,33), nach Atkins und Paula (2012).

Das geloste CO; reagiert in der Gleichgewichtsreaktion 3-38 mit Wasser zu Kohlensaure
(H2CO3), wobei das Gleichgewicht auf der Seite des CO- liegt. Das gebildete H,COs ist
eine schwache Saure und beeinflusst dadurch den pH. Sie zerfallt in Abhangigkeit vom
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pH in Hydrogencarbonat (HCO3) und Carbonat (COs*) nach den Reaktionsgleich-
ungen 3-39 und 3-40.

CO, +H,0 = H,CO4 3-38
H,CO; = HCO3 +H* 3-39
HCO3 = COj3 +H' 3-40

Das Dissoziationsgleichgewicht ist in Abbildung 3.16 dargestellt. Kohlensaure liegt bei den
untersuchten Reaktionsbedingungen mit C. aceticum (pH 8,0) groRtenteils als
Hydrogencarbonat und mit C. carboxidivorans (pH 4,5-pH 6,0) Uberwiegend als CO-
(>70 %) vor.

EinflussgroBen auf den Stofftransport
Der Stofftransport flr schwerlésliche Gase kann nach Gleichung 3-30 von drei Faktoren
beeinflusst werden:

i. dem flussigseitigen Transferkoeffizienten (ky),
i. dervolumenspezifischen Austauschflache (a),
ii.  dem Konzentrationsgefalle (Ac) zwischen der maximalen Geldstkonzentration an
der Phasengrenzflache und der tatsachlichen Geléstkonzentration.

Diese Faktoren kénnen physikalisch oder chemisch beeinflusst werden. Anhand der
Herleitung in Gleichung 3-26 und 3-27 kann eine Beziehung zwischen dem Gas-FlUssig-
Stofftransportkoeffizienten (k,a) und dem binaren Diffusionskoeffizienten im Ldse-
mittel j (Di;), der Flussigfilmschichtdicke (5.) und der spezifischen Oberflache der
Gasblasen (A/V) in Gleichung 3-41 definiert werden.

‘ Dijj A
L-Qa 5.V 3-41

Der Transferkoeffizient (kL) kann gemal der Zweifilmtheorie durch die Steigerung des
Diffusionskoeffizienten im Losemittel j (Dij) und die Abnahme der Dicke der Flussigfilm-
grenzschicht (8.) erhéht werden. Ersterer kann durch héhere Temperaturen gesteigert
werden. Letzterer wird durch die Eigenschaften der Flissigkeit (Dichte, Viskositat) und die
Stromungseigenschaften (relative  Strémungsgeschwindigkeit der Flissigphase)
bestimmt. Geringe Flissigfilmdicken in Rieselbettbiofilmreaktoren zeigten bereits hohe
Gas-Flissig-Stofftransportraten in autotrophen Untersuchungen (Bredwell et al. 1999;
Devarapalli et al. 2017).

Die Moglichkeiten des Einflusses auf den Gas-Flussig-Stofftransport sind Uber die
Austauschflache (a) vielfaltiger als Gber den Transferkoeffizient (k.). Gasblasen werden in
Rihrkesselreaktoren durch hohen Leistungseintrag zu kleinen Gasblasendurchmessern
zerschlagen, wodurch ein hohes Oberflachen/Volumen-Verhaltnis erreicht wird (Worden
et al. 1997). Durch héhere Begasungsraten wird der Gasgehalt in der Flissigphase in
Rihrkesselreaktoren erhéht und damit auch die Kontaktméglichkeiten zum Gas-Flissig-
Stoffaustausch. Die Medienzusammensetzung bestimmt die lonenstarke (1) der flissigen
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Phase wund beeinflusst damit die Phasengrenzflache aufgrund veranderter
Oberflachenspannungen und damit das Koaleszenzverhalten.

Der Konzentrationsgradient (Ac) kann Uber die maximale Geléstkonzentration an der Gas-
Flissig-Phasengrenzflache (Sattigungskonzentration) nach dem Henry’schen Gesetz
(Gleichung 3-34) Uber die Temperatur und den Partialdruck des gasférmigen Substrats
gesteuert werden.

Der Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient

Die Beurteilung der Geschwindigkeit des Gaseintrags in Bioreaktoren erfolgt in der
Literatur standardmafig tber den Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (k.a), da die
separate Bestimmung des Transferkoeffizienten (k) und der volumenbezogenen
Phasengrenzflache (a) experimentell sehr aufwendig ist.

Der Einfluss des volumetrischen Energieeintrags und der Gasleerrohrgeschwindigkeit in
Rihrkesselreaktoren wird tUber Gleichung 3-42 beschrieben (Linek et al. 2012; Kapic und
Heindel 2006). Reaktorspezifische Eigenschaften, inklusive der Position und der Art des
Ruhrers, werden Uber die systemspezifische Konstante C berlcksichtigt (Ungerman und
Heindel 2007). Die Exponenten a und  nehmen fiir koaleszierendes Medium ungefahre
Zahlenwerte von a = 0,4 und 8 = 0,5 sowie fir nicht-koaleszierendes Medium Zahlenwerte
von a = 0,7 und = 0,2 ein (Bredwell et al. 1999).

a

P
ka=c-(g) -ub 3-42
C Reaktorspezifische Konstante -
a, B Systemspezifische Exponenten -
PV Volumetrischer Leistungseintrag W m3
Ug Gasleerrohrgeschwindigkeit m s’

Der Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient (k.a) in Blasensaulenreaktoren korreliert fir
heterogene Strémungen linear mit der Gasleerrohrgeschwindigkeit nach der Beziehung
3-43:

ka= k-uj 3-43
Us Blasenaufstiegsgeschwindigkeit m s
k Konstante abhangig vom Stoffsystem m™® s
und dem Gaseintrag
b systemspezifischer Exponent -

Der Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizient ist nach Gleichung 3-41 gasspezifisch. Die
Umrechnung eines bekannten Koeffizienten des Gases i flr das Gas ii erfolgt Gber das
Verhaltnis der korrespondierenden Diffusionskoeffizienten nach Gleichung 3-44, da alle
anderen Variablen konstant bleiben (Léser et al. 2005).



46 Theoretische Grundlagen

_ Diij
Kaij = kaij - 5 3-44
I7J

Die Abschatzung des Gas-Flissig-Stofftransportes Uber das Penetrations- oder
Oberflachenerneuerungsmodell zeigt einen radizierten Zusammenhang nach Gleichung
3-45. Experimentell ermittelte Daten fir den Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten von
Wasserstoff (k.an,) zeigten eine bessere Ubereinstimmung als mit der Berechnung Uiber
die Zweifilmtheorie (Kodama et al. 1976; Flickinger 2010).

Diij

Dy

kaj; = kajj 3-45

Zur Bestimmung des Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (k.a) wird die Geléstkonzen-
tration (ci) der Komponente i im Bioreaktor als Funktion der Zeit (t) gemessen. Zu Beginn
der Messung (t = to) liegt die Geldstkonzentration cio in der flissigen Phase im Bioreaktor
vor. Unter Annahme der Gliltigkeit der Zweifilmtheorie fir den Gas-Flussig-Stofftransport
schwerldslicher Gase wird die Anderung der Geldstkonzentration im Bioreaktor durch
Integration von Gleichung 3-32 Uber einen linearen (Gleichung 3-46) beziehungsweise
einen exponentiellen (Gleichung 3-47) Zusammenhang berechnet. Durch Fehlerquadrat-
minimierung zwischen den gemessenen und den berechneten Verlaufen der Geléstkonz-
entrationen kann der Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizient abgeschatzt werden.

(3
(Ci* - Co) = o-tka

(ci-c)

) = k.a- (t-to) 3-46

3-47

Die Bestimmung des Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten kann im Rieselbettbiofilm-
reaktor bei Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung eines gasférmigen Substrats mit der
Berlcksichtigung eines mittleren (Gleichung 3-46) oder eines logarithmischen
(Gleichung 3-47) Konzentrationsgefélles des gasférmigen Substrates i Uber die Hohe des
Reaktors abgeschatzt werden (Devarapalli et al. 2016; Sherwood et al. 1975; Garcia-
Ochoa und Gomez 2009). Die Naherung der mittleren Substratkonzentration Gber das
arithmetische Mittel ist flr Laborreaktoren zulassig, wenn von idealer Riickvermischung
ausgegangen werden kann. Die Naherung Uber die logarithmische Konzentrations-
differenz ist ein Extremfall fiir schlanke industrielle Reaktoren, fir die ideale Kolbenstrom-
ung angenommen werden kann. Fur Untersuchungen, bei denen die ideale Ruickver-
mischung nicht garantiert werden kann, ist der Bereich des Gas-Flussig-Stofftransport-
koeffizienten unter Berticksichtigung beider Grenzfalle anzugeben.
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dnj 1
dt 'V,
k.a =- 3-48
= 0,5 [CI (pi,ein)+c;(p|em)]
dni 1
= C;(pi,ein) - Ci*(pi,aus) 3-49
| C;(pi,ein)
Cr( i,aus)
dni/dt Gasaufnahmerate mol h
Vb Bezugsvolumen L

Die Anwendung unterschiedlicher Bioreaktorprinzipien beeinflusst den Stofftransport.
Dieser kann Uber den Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (k.a) quantifiziert werden.
Eine Zusammenfassung der maximal gemessenen Werte fir unterschiedliche
Bioreaktoren ist in Tabelle 3.7 zu finden.

Die Werte fir den Rihrkesselreaktor (37 °C; 3,0L; 0,5M Na;SO4; Gein =152 L h'™;
Druckluft) bei 1.500 U min™" und einem Leistungseintrag von 9 W L' sind mit 2.281 h™' am
hochsten (Puskeiler und Weuster-Botz 2005). In einem Blasensaulenreaktor (25 °C;
8,0 L Leitungswasser; Gein = 30 L h'; CO) wurde der vierfache Wert wie in einem Gas-lift-
Reaktor (25 °C; 3,0 L Leitungswasser; Gein=300L h"' ;CO) mit Umlauf durch ein
konzentrisches Rohr (Durchmesser: 55 mm; Hoéhe: 330 mm) gemessen (Munasinghe und
Khanal 2010b; Shen et al. 2014a). Der Festbettbiofimreaktor (25 °C;
8,0 L Leitungswasser; Gein = 30 L h™'; CO) mit einem suspendierten Monolithen (Monolith
Durchmesser: 93 mm; Hohe: 305 mm, 0,31 Kanale mm2, spezifische Oberflache:
1.850 m? m3) zeigte &hnliche Gas-Flussig-Stofftransporteigenschaften wie der
Blasensaulenreaktor bei vergleichbaren Betriebsbedingungen in der gleichen Studie
(Shen et al. 2014a). Die Messungen im Rieselbettbiofilmreaktor (37 °C; 0,5L
Fermentationsbriihe; Gein = 30 L h™'; CO:CO2:H2:N, 38:28,5:28.5:5) erfolgten anhand von
Gasaufnahmeraten wahrend gas-flissig-stofftransportlimitierter autotropher Satzprozes-
se mit Clostridium ragsdalei nach Gleichung 3-49 und zeigen dadurch in-situ gemessene
Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten von bis zu 1.012h" bei realistischen
Betriebsbedingungen (Devarapalli et al. 2016). Untersuchungen zum Stofftransport in
einem RuUhrkesselreaktor mit Hohlfaserbegasungsmodul (mikropords, hydrophob,
Polypropylen, 40 % Porositdt, Porengrofle im  Mittel: 0,04 ym, spezifische
Oberflache 175 m? m3) im Bypass (25 °C; 3,0 L Leitungswasser; Gein = 300 L h''; CO)
zeigten Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten bis zu 1.096 h™'.

Die Messungen der Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten kénnen nur bedingt mitein-
ander verglichen werden, da die Messungen teilweise bei unterschiedlichen Bedingungen
durchgefiihrt wurden (siehe Abschnitt 3.4.5). Dennoch zeigen die Daten den Einfluss der
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Bioreaktoren und der Reaktionsbedingungen auf den Gas-Flussig-Stofftransport-
koeffizienten.

Tabelle 3.7: Zusammenfassung der hoéchsten in der Literatur publizierten Gas-Flissig-Stoff-
transportkoeffizienten (kLa) in nicht-koaleszierendem Medium fir unterschiedliche Bioreaktoren.
*Untersuchungen wurden fiir Sauerstoff mit Druckluft durchgefiihrt und zum Vergleich im Rahmen
dieser Arbeit mit Gleichung 3-45 fir CO umgerechnet. Abkirzungen: VR, Arbeitsvolumen;
G, Eingangsgasvolumenstrom; L., Flissigkeitszirkulationsrate.

Bioreaktor Vg, Begasung, G, L, krLaco, Referenz
L Lh' mL min™ h

Ruhrkessel- (O2) 2.160 (Puskeiler und
reaktor 3,0 Druckluft 152,0 - *2.281 Weuster-Botz 2005)
Blasensaule 8,0 Cco 30,0 500 400 (Shen et al. 2014a)

Cco (Munasinghe und
Gas-lift 3,0 (1,7 bar) 300,0 0,5 91 Khanal 2010b)
Festbett-
bioreaktor 8,0 Cco 30,0 500 450 (Shen et al. 2014a)
Rieselbett- CO:CO2:H2:N2 (Devarapalli et al.
bioreaktor 0,5 (38:28,5:28,5:5) 0,3 200 1.012 2016)
Membran- CO
bioreaktor 8.0 (2,0 bar) 300,0 1.000 1.096 (Shen et al. 2014b)

Fir die weitere detaillierte Beschreibung des Stofftransportes in Rihrkesselreaktoren
(Fujasova et al. 2007; Garcia-Ochoa und Gomez 2004; Kapic und Heindel 2006; Kapic et
al. 2006; Linek et al. 1987; Linek et al. 1989; Linek et al. 1994; Linek et al. 1996; Havelka
et al. 1998; Puskeiler und Weuster-Botz 2005; Schaepe et al. 2013), Blasensaulen-
reaktoren (Fadavi und Chisti 2005; Ferreira et al. 2013; Letzel et al. 1999; Li et al. 1995;
Linek et al. 2005b; Linek et al. 2005a; Maalej et al. 2003; Munasinghe und Khanal 2010b),
Biofilmreaktoren (Benadda et al. 1996; Benadda et al. 2000; Shen et al. 2014a; Devarapalli
et al. 2017) und Membranbioreaktoren (Shen et al. 2014b; Munasinghe und Khanal 2012)
wird auf die ausflhrliche Literatur verwiesen.

3.5.2 Blasencharakteristik und Gasgehalt

Die Blasengrofie einer Gasblase wird von der Art der Bildung, der Dispersion und des
Koaleszenzverhaltens im Flissigmedium bestimmt. Durch moglichst kleine Blasen kann
die volumenbezogene Phasengrenzflache zum Stoffaustausch erhéht werden. Zusatzlich
weisen kleinere Blasen eine geringere Aufstiegsgeschwindigkeit und damit langere
Kontaktzeiten auf. Dadurch bleibt mehr Zeit flir den Stoffiibergang. Die
Blasenaufstiegsgeschwindigkeit (ug) ist fir homogene Strémungen proportional zum
Quotienten der Gasleerrohrgeschwindigkeit und des Gasgehalts (¢) nach der Beziehung
3-50.

Der Gasgehalt in Blasensaulenreaktoren korreliert flir homogene Strémungen linear oder
konvex mit der Gasleerrohrgeschwindigkeit (Diaz et al. 2008) und ist abhangig von der
Hoéhe des Bioreaktors. In der Literatur ist der Gasgehalt fur Blasensaulen im kleinen und
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im groBen Malistab zwischen 0,4 % und 4,0% (Weuster-Botz et al. 2001)
beziehungsweise bis zu 25 % bei Atmospharendruck (Letzel et al. 1999) beschrieben.

Ug
ug ~ — -
B~ 3-50
Us Blasenaufstiegsgeschwindigkeit m s
Ug Gasleerrohrgeschwindigkeit m s

0} Gasgehalt -

Das untere Limit fein dispergierter Gasblasen wird deutlich kleiner als 1 mm angegeben,
da die Gasblasen im Vergleich zur Aufstiegsgeschwindigkeit schnell mit der Flissigphase
im Gleichgewicht stehen, sodass der Gasgehalt nicht mehr fir den Gas-Flussig-
Stofftransport zur Verfigung steht. (Doran 2013). Vor allem bei Bioprozessen mit
hochviskosen Flussigkeiten sind gréRere Blasendurchmesser von Vorteil (Heijnen et al.
1980).

Die Blasengrofenverteilung ist ein MalR fir die Homogenitdt der Gasblasen. Die
Verteilungsbreite wird Uber Gleichung 3-51 mit dem Verteilungskoeffizienten (span)
angegeben.

_ dsgeo- d 10
span = T A 3-51
B,50
span Breite der BlasengréRRenverteilung -
dsz Maximaler Blasendurchmesser fir Z % aller Blasen Mm

Jianyong Wu (1995) fasste die Erkenntnisse zum Gasblasenaustrag an der
Flussigkeitsoberflache zusammen. Der beschriebene hydrodynamische Mechanismus ist
in Abbildung 3.17 dargestellt:

Erreicht eine Gasblase die Fliussigkeitsoberflache bildet, sich ein diinner, halbkugelférm-
iger Flussigkeitsfilm um die Gasblase (A), welcher bei einer kritischen Filmdicke am
Scheitel reifdt (B). Das entstandene Loch expandiert schnell, wahrend die Flissigkeit mit
grolier Geschwindigkeit entlang der Gasblasenausbuchtung auf die Oberflache
zurtickschlagt (C). Die Geschwindigkeit (ur) kann Uber die Culic-Gleichung 3-52 abge-
schatzt werden und wird fiir einen 2 um-Wasserfilm mit 8 m s angegeben (Wu 1995).

2-0
Up = /— 3-52
F PL * OFim

Ur Geschwindigkeit des m s
zurlickschlagenden Flussigfilms

o Oberflachenspannung N m’

pL FlUssigkeitsdichte kg m3

OFilm Filmdicke m
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Am unteren Scheitel der Gasblasenausbuchtung prallen die symmetrisch
zurtickschlagenden Strdmungen aufeinander. Ein hoher Druck entsteht, sodass zwei
entgegengesetzte Fliussigkeitsstrahlen erzeugt werden. Der eine wird in die FlUssigkeit,
der andere in den Kopfraum beschleunigt. Der aufsteigende Flussigkeitsstrahl kann
Geschwindigkeiten von zum Beispiel 5 m s erreichen. Abschlieend kann der Strahl in
einzelne FlUssigkeitstropfen aufbrechen (Wu 1995).

A B Lochbildung

\J

Flissigkeitsfilm

\va
Fliissigkeit

Flissigkeit

. .

c D Aufsteigender Fliissigkeitsstrahl

schnell zuriick-
schlagender Film

[ \ &

Flissigkeit

Fliissigkeit

Abbildung 3.17: Hydrodynamischer Mechanismus des Zerplatzens einer Gasblase an der
Flussigkeitsoberflache und seine Auswirkungen, abgeandert nach Wu (1995).

3.5.3 Leistungseintrag

Der Leistungseintrag in Ruhrkesselreaktoren erfolgt Gber das Rihrwerk und wird mit der
dimensionslosen Leistungs- oder Newtonzahl in Gleichung 3-53 beschrieben (Hortsch
und Weuster-Botz 2009).

Die Bestimmung des Leistungseintrages in Ruhrkesselreaktoren kann Uber Kraft-,
Drehmoment-, Dehnungs- oder elektrische Messungen erfolgen (Ascanio et al. 2004).
Aufgrund des Gasgehaltes der Flissigphase sinkt der Leistungseintrag in den
Ruhrkesselreaktor bei gleichbleibender Ruhrerdrehzahl und steigender Begasungsrate
(Chmiel 2011; Linek et al. 2012).

P = Ne-p-N°-AD3; 3-53
P Mechanischer Leistungseintrag W
Ne Dimensionslose Newtonzahl -
N Rihrerdrehzahl min-!
ADry Ruhrerdurchmesser m

Der Leistungseintrag pneumatisch durchmischter Reaktoren wird tber die Gasblasenbil-
dungsenergie, die isotherme Gasphasenexpansion, die Tragheitskrafte der verdrangten
Flissigkeit und ihrer Schubspannung berechnet (Gleichung 3-54). Die letzten beiden
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Terme kénnen flr wassrige Medien vernachlassigt werden, woraus sich Gleichung 3-55
ergibt (Weuster-Botz et al. 2001).

@6 @)+ @), 54

P\ 6:-u;-0 u;-R-T-p P
O e )

V) Heg -dsn M- Heg Po 3-55
P1-Po = p-g-Hes 3-56
(P/V) Volumetrischer Leistungseintrag W m3
(P/V)o Leistungseintrag der Blasenbildung W m3
(P/V)e Leistungseintrag der Blasenexpansion W m3
(PNV)r Leistungseintrag der Tragheitskrafte W m3
(P/V)q Leistungseintrag der Schubspannung W m3
Hrs Flissigkeitshohe Uber dem Begasungsorgan m
R Ideale Gaskonstante kJ K kmol
T Temperatur K
P Druck am Gaseingang bar
Po Druck im Kopfraum des Reaktors bar
g Erdbeschleunigung m s
M Mittlere Molmasse kg kmol’
P Mittlere Dichte der Gasmischung kg m3

Die Gasblasenbildungsenergie ist nur in Blasensaulenreaktoren mit niedriger
Flissigkeitssaule (<5 m) relevant, da ihr Anteil sonst verhaltnismaflig sehr klein wird.
Typische Leistungseintrdge im Labormalfstab sind flr Rihrkesselreaktoren gréRer als
1.000 W m™ (Hortsch und Weuster-Botz 2009) und fiir Blasensaulenreaktoren zwischen
10 und 100 W m (Weuster-Botz et al. 2001).

3.5.4 Mischzeitcharakteristik

Um eine isotrope Medien- oder Substratversorgung zu garantieren und gleichzeitig keine
Hemmungen durch die Akkumulation von Stoffwechselmetaboliten zu erzeugen, ist die
effektive Durchmischung eines Bioreaktors von entscheidender Bedeutung (Tan et al.
2011). Laut Villadsen et al. (2011) sind 60 % aller Komplikationen in der industriellen
Biotechnologie auf Heterogenitaten im Bioreaktor zurlickzuflhren.

Ein MalR fur die Effizienz der Durchmischung ist die Mischzeit (Bw), die ein zugegebener
Stoff zur gleichmaRigen Verteilung bis zur Mischgute (Mi, Gleichung 3-57) bendtigt
(Kraume 2006).

Die Mischzeit einer Mischgiite kann auf mehrere Arten, wie auf Basis von Leitfahigkeit,
Fluoreszenz, Entfarbung, Farbumschlag, Photonenfluss, radioaktiven Markern, pH oder
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Temperatur, gemessen werden (Hiby 1979). Bei der Verwendung von Sondenmethoden
ist deren Position von entscheidender Bedeutung (Zlokarnik 1999).

M= q. Seew-ct) _ . dc 3.57
Caaw - ¢(0) dcog
Mi Mischgulte -
Caoew Gleichgewichtskonzentration gL’
c(t) Konzentration zum Zeitpunkt t gL’
c(0) Konzentration zum Zeitpunktt=0s gL’

Untersuchungen in einem Rihrkesselreaktor (10,8 L Wasser; 500 U min™'; Puls mit 10 mL
4,3 M NaCl-Lésung) fur eine Mischgute von 95 % zeigten eine Mischzeit (Bg95) von 9 s,
welche nahezu unabhangig von der Gasleerrohrgeschwindigkeit (0-0,74 cm s™) war
(Zhang et al. 2009). In einem Blasensaulenreaktor mit internem Umlauf (30 L salzfreies
Wasser; Puls mit 1 mL gesattigter KCI-Losung) variierte die Mischzeit (B90) von 75 s bis
20 s bei Gasleerrohrgeschwindigkeiten von 0,2 cms™” und 5,5cm s™ (Merchuk et al.
1996).

3.5.5 Verweilzeitcharakteristik von idealen und realen Reaktoren

Bei kontinuierlichen Prozessen kann ein eingegangenes Volumenelement (Vi) unter-
schiedlich lange im Reaktor verbleiben. Die Dauer wird Verweilzeit genannt. Bei allen
Reaktoren bis auf den ,idealen Rohreaktor” (Definition siehe Seite 53) entsteht durch die
unterschiedlichen hydraulischen Verweilzeiten eine Verweilzeitverteilung. Sie beschreibt
die Wahrscheinlichkeit, dass ein Teilchen, das zum Zeitpunkt to in den Reaktor eingetreten
ist, diesen zum Zeitpunkt (t) wieder verlasst. Die Charakteristik kann standardmaRig tber
zwei Methoden ermittelt werden:

i. eine Stomarkierung (Dirac-Impuls)
ii. eine Stufenmarkierung

Bei ersterer wird eine definierte Menge an Markersubstanz aufgegeben und am Ausgang
des untersuchten Reaktors gemessen. Das Signal ergibt die Verweilzeitdichtefunktion
(E(t)), welche nach Gleichung 3-58, normiert auf die Gesamtteilchenmenge berechnet
wird. Mdgliche Markersubstanzen sind Elektrolyte, die per Leitfahigkeitsmessung
bestimmt werden kénnen (Hagen 2017).

Et) = c(t) _c®
o -t Zic® At 3-58
E(t) Verweilzeitdichtefunktion -
c(t) Konzentration am Ausgang mmol L™

nach einer Zeit t
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Bei der Stufenmarkierung wird die Markierungssubstanz (Marker) ab dem Zeitpunkt to
kontinuierlich aufgegeben. Es entsteht die Verweilzeitsummenfunktion (F(t)) nach
Gleichung 3-59.

c(H)
FOO = 3-59
CMarker
F(t) Verweilzeitsummenfunktion -
CMarker Konzentration der Markierungssubstanz mmol L™

Die Verweilzeitsummenfunktion (F(t)) wird aus der Verweilzeitdichtefunktion (E(t)) nach
Gleichung 3-60 berechnet.

t
F) = LE(t) - dt 3-60

Die mittlere hydraulische Verweilzeit wird Uber das integrale Produkt der
Verweilzeitdichtefunktion mit der Zeit ermittelt (Gleichung 3-61). Handelt es sich um eine
isochore, isotherme Reaktion entspricht sie der mittleren hydraulischen Verweilzeit t.
Diese wird Uber den Quotienten des Volumens und des konstanten Zu- und Ablaufstroms
V bestimmt (Gleichung 3-62).

)

t = f t- E(t) -dt 3-61
0
t v 3-62
= T = — -
\%
t Mittlere hydraulische Verweilzeit s
T Mittlere hydraulische Verweilzeit s
v Zulauf-/Ablaufstrom Ls"’

Die normierte Darstellung erfolgt tiber die dimensionslose Zeit © (Gleichung 3-63) mit dem
analogen Verweilzeitspektrum (Gleichung 3-64) (Muller-Erlwein 2015).

O = 3-63

—|l —.

E(©) = t-E(t) 3-64

Verweilzeitspektrum idealer Reaktoren

Ein ideales Strémungsrohr (PFR, engl. plug flow reactor) ist ein kontinuierlich betriebener
idealer Rohreaktor mit einem kolbenférmigen Geschwindigkeitsprofil. Alle infinitesimal
kleinen Volumenelemente passieren den Reaktor unter Annahme keiner axialen Rickver-
mischung und totaler radialer Durchmischung mit der gleichen hydraulischen Verweilzeit.
Dieser ideale Reaktor wird als anisotrop und stationar bezeichnet. Die Verweilzeitdichte-
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funktion ist flr die dimensionslose Zeit © = 1 unendlich und alle anderen Zeitpunkte Null
(Gleichung 3-65 und 3-66).

E(@=1) = =, E(@#1)
FO<1) =0, FO=1)

1
o

3-65
3-66

1
N

Der ideal durchmischte, kontinuierliche Rihrkesselreaktor (CSTR, engl. continuous
stirred-tank reactor) ist isotrop und stationar. Fir eine definierte zugegebene Pulsmenge
einer Markiersubstanz stellt sich unmittelbar die maximale mittlere Konzentration nach
Gleichung 3-67 ein.

E(©) = e® 3-67
FO) = 1-¢© 3-68

Eine Ruhrkesselkaskade beschreibt eine definierte Menge (Nk) in Serie geschaltener
idealer RUhrkesselreaktoren mit identischem Volumen. Bei steigender Zahl an Reaktoren
(Nk) nahert sich das Verweilzeitverhalten einem idealen Stromungsrohr an (Baerns et al.
2013).

Verweilzeitspektrum realer Reaktoren

Ideale Reaktoren zeigen Extreme der Durchmischung. Das ideale Stromungsrohr setzt
keine, der ideale kontinuierlich betriebene Ruhrkesselreaktor vollstandige Vermischung
voraus. Diese Annahmen sind fir Reaktoren in der Praxis oft naherungsweise
gerechtfertigt, in anderen Fallen aber sehr fehlerbehaftet. Abweichungen vom idealen
Stromungsrohrverhalten kdnnen durch axiale Dispersionsvorgange, die Haftbedingung an
der Rohrwand oder durch laminare Strdmungen verursacht werden. In
Ruhrkesselreaktoren sind Totzonen oder Kurzschlisse problematisch. Konstruktions-
bedingte Mangel kénnen durch den Vergleich des Verweilzeitverhaltens mit idealen
Reaktoren oft aufgezeigt werden (Muller-Erlwein 2015).

Das Mischverhalten von realen Reaktoren befindet sich demnach zwischen dem einen
und dem anderen Extrem. Die Abschatzung erfolgt Uber das Modell der axialen
Dispersion, das in Analogie zum 2. Fick’'schen Gesetz dimensionslos mit der Einflihrung
eines ortsunabhangigen axialen Dispersionskoeffizienten (Dax) in Gleichung 3-69 definiert
ist.

aclc Dax  &°clcy  oc/
0 _ 0= ax C/Cq ) C/Cq 3-69
00 u-L gzLP? ozl
Dax Axialer Dispersionskoeffizient m? s
u Strémungsgeschwindigkeit m s’
Lange des Reaktors m

Ortskoordinate -

Der Kehrwert des dimensionslosen Faktors in der Differentialgleichung 3-69 wird als die
Bodenstein-Zahl (Bo) bezeichnet. Sie beschreibt das Verhaltnis von Konvektionsstrom zu
axialem Dispersionsstrom (Gleichung 3-70) (Hertwig und Martens 2012).
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Konvektion u-L

© ~ axiale Dispersion  Day 3-70

Je kleiner die Bodensteinzahl, desto gréRer die axiale Dispersion und die Ahnlichkeit mit
dem Verhalten eines idealen Ruhrkesselreaktors. Ab einer Bodensteinzahl gré3er gleich
100 ist die Annahme von Pfropfenstromung naherungsweise gerechtfertigt.

Bo — «~ Ideales Stromungsrohr (keine axiale Dispersion) 3-71
Bo — 0 Idealer Rihrkessel (totale Rickvermischung) 3-72

Der Verlauf der Verweilzeitspektren flir den idealen Rihrkessel, das ideale Strémungsrohr
und realen Strémungsrohrreaktoren mit unterschiedlichen Bodensteinzahlen sind in
Abbildung 3.18 grafisch dargestellt.
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Abbildung 3.18: Darstellung der Verweilzeitdichtefunktion (E(®)) und der Verweilzeitsummen-
funktion (F(©)) fUr die dimensionslose Zeit (O) fur den idealen Rihrkessel (CSTR, rote Strichlinie),
reale Reaktoren mit unterschiedlichen Bodensteinzahlen (Zahlen in Abbildung, schwarze Volllinien)
und ein ideales Strdomungsrohr (PFR, blaue Punkitlinie).

3.6 Bioprozesstechnische Grundlagen

Im Rahmen dieser Arbeit werden Bioprozesse in unterschiedlichen Bioreaktoren beurteilt.
Diese Evaluierung erfolgte auf Basis bioprozesstechnischer Grundlagen, welche im
Folgenden erlautert werden.

3.6.1 Mikrobielles Wachstum

Mikroorganismen bendtigen zum Wachstum Nahrstoffe wie organische Kohlenstoff-
quellen, Vitamine, Spurenelemente und Salze. Fir Aerobier ist der Stofftransport von
Sauerstoff oft maligeblich flir das mikrobielle Wachstum. Acetogene Mikroorganismen
brauchen fiir den chemolithoautotrophen Stoffwechsel gasformige Substrate wie CO, CO»
und H.. Die Verflugbarkeit wird in der Regel Uber Flissigmedien ermoglicht. Im



56 Theoretische Grundlagen

Satzverfahren kénnen bei anfangs unlimitierten Nahrstoffbedingungen sechs
Wachstumsphasen definiert werden (Monod 1949). Der zeitliche Verlauf des natirlichen
Logarithmus der Biomassekonzentration (cx) eines Satzprozess und die Prozessphasen
sind in Abbildung 3.19 schematisch dargestellt.

Zu Beginn stellt sich eine je nach Mikroorganismus und Prozessbedingung unterschiedlich
lange Verzdgerungsphase (engl. lag phase, |) ein. Sobald sich der Biokatalysator an die
Umgebungsbedingungen angepasst hat, startet das Wachstum (Ubergangsphase, Il). Die
Zellen wachsen exponentiell mit der spezifischen Wachstumsrate (Uex) (Il1) bis ein
Nahrstoffanteil limitierend wirkt und sich das Wachstum verlangsamt (IV). Aufgrund von
Nahrstoffmangel sterben einige Organismen. In der stationdren Wachstumsphase
befinden sich Wachstums- und Sterberate im Gleichgewicht (V). Uberwiegt die Sterberate,
so sinkt die Zellkonzentration (VI).

h

I Il IV Vi

In c,

\ 4

Prozesszeit t

Abbildung 3.19: Darstellung der logarithmischen Anderung der Biomassekonzentration (cx) tiber
die Prozesszeit und der Wachstumsphasen von Mikroorganismen im anfangs unlimitierten
Satzverfahren: |, Verzdgerungsphase; Il, Ubergangsphase; lIl, exponentielle Wachstumsphase;
IV, limitiertes Wachstum; V, stationare Phase; VI, Absterbephase.

Das Wachstum kann unsegregiert und unstrukturiert mit Gleichung 3-73 beschrieben
werden. Dabei wird die Biomasse als eine Gesamteinheit betrachtet.

dcy

E=H'Cx=rx 3-73
Cx Biomassekonzentration L h'
U Spezifische Wachstumsrate h’
x Volumetrische Wachstumsrate gL'h'

Durch Umformen wird die spezifische Wachstumsrate in Gleichung 3-74 definiert:

1

_ 1 dee _ ]
H=¢c da o ™ 3-74
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Die exponentielle Wachstumskinetik wird mit der maximal mdglichen Wachstumsrate
(M = umax = konstant; Phase Il in Abbildung 3.19) und der Anfangsbiomassekonzentration
(cx0) durch Integration von Gleichung 3-74 Uber die Zeit in Gleichung 3-75 dargestellt:

Cx = Cyg - € Hmax 't 3-75

Analog werden volumetrische (r) und zellspezifische (q) Reaktionsgeschwindigkeiten flr
die Substrate/Produkte i nach Gleichung 3-76 und 3-77 definiert.

dg;
(=g =G 3-76
_ 1 d¢g 1
%=C o " 3-77
Gi Konzentration von Substrat/Produkt i mol L’
fi Volumetrische Reaktionsgeschwindigkeit mol L ™" h!
des Substrats/Produkts i

ol Zellspezifische Reaktionsgeschwindigkeit mol g h’!

des Substrats/Produkts i

Der Vergleich von zwei Raten erfolgt mittels des Ausbeutekoeffizienten (Y;;,) der in
Gleichung 3-78 definiert ist:

v,z 9 3-78
L) dCJ' rj qJ )
Yi; Ausbeutekoeffizient von i pro j -

3.6.2 Kinetik von Biomassewachstum und Produktbildung

Bei Bioprozessen wird zwischen zwei Arten von Medien unterschieden: dem definierten
und dem komplexen Medium. Beim definierten Medium sind alle Medienbestandteile
sowohl qualitativ als auch quantitativ bekannt, wahrend beim komplexen Medium die
Bestandteile (teilweise) aus qualitativ undefinierten und je nach Produktionscharge
variierenden Extrakten kommen. Das Ziel von Bioprozessen ist es, maximale Wachstums-
und Produktbildungsraten mit moglichst geringen Produktionskosten zu erzielen. Dazu
mussen die Medienbestandteile fur die biokatalytische Produktion in ausreichender Menge
vorhanden sein, dirfen aber aus 6konomischer und dkologischer Sicht nicht verschwendet
werden. Ist ein Medienbestandteil nicht ausreichend vorhanden, so wird von einer
Limitierung gesprochen. Je nach Betriebsweise und Betriebsbedingung kénnen auch
mehrere Komponenten zugleich limitierend wirken (Chmiel 2011).
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Unter der Annahme einer alleinig limitierenden Komponente wurde das Monod-Modell als
sehr vereinfachte Darstellung formuliert (Gleichung 3-79). Ublicherweise ist die erste
limitierende Komponente die Kohlenstoffquelle des Substrates (cs) (Monod 1949).

_ Cs
“ umax KS + CS 3'79
Cs Konzentration des limitierenden Substrats S mol L
Ks Affinitatskonstante des Substrates S mol L™’

Das Monod-Modell beschreibt den Zusammenhang zwischen der spezifischen Wachs-
tumsgeschwindigkeit (u) eines Mikroorganismus und der Konzentration des alleinig
limitierenden Substrats (cs) und ist schematisch in Abbildung 3.20 dargestellt. Die
Affinitatskonstante (Ks) beschreibt die Affinitat des Mikroorganismus zu dem limitierenden
Substrat. Bei geringen Affinitatskonstanten braucht der Mikroorganismus nur sehr geringe
Substratkonzentrationen um die maximale spezifische Wachstumsrate (Umax) 2zu
erreichen. Entspricht die Substratkonzentration der Affinitatskonstante (cs = Ks), so ist die
spezifische Wachstumsrate halbmaximal (u = 0,5-umax). Bei deutlich héheren Substrat-
konzentrationen (cs >> Ks) entspricht die spezifische Wachstumsrate naherungsweise
ihrem Maximalwert (U = PJmax). In dieser Arbeit ist eine Limitierung fir Konzentrationen des
limitierenden Substrats kleiner dem optimalen Partialdruck beziehunsgweise der
korrespondierenden Geléstkonzentration definiert (Cs < Cs opt).

Fir die Glltigkeit dieses Modell wird unstrukturiertes und unsegregiertes Wachstum an-
genommen. Weiterhin wird Zelltod vernachlassigt, sodass alle Zellen zur Zellteilung mit
maximaler Kapazitat beriicksichtigt werden. Der Nahrstoffbedarf einer Zelle zum Uberleb-
en wird als Erhaltungsstoffwechsel bezeichnet und im Monod-Modell nicht bericksichtigt.

Wird das Biomassewachstum durch einen Bestandteil im Reaktionsmedium verlangsamt,
so wird von einer Inhibierung gesprochen. Eine Inhibierung kann entweder durch
Substratiiberschuss (Pfaffinger et al. 2016) oder durch die Akkumulation eines oder
mehrerer Stoffwechselmetaboliten auftreten (Herrero 1983). Zur mathematischen
Beschreibung des Einflusses eines inhibierenden Substrates wurde die Erweiterung des
Monod-Modells mit einer Inhibierungskonstante (K;) und einem Sensitivitatsfaktor (w)
vorgeschlagen (Andrews 1968; Pfaffinger et al. 2016).

Cs

Ca\?
Kg +cg + Cs'(wsl’)

w+1 fKS . K|w
CS,Opt = ® 3'81

K| Inhibierungskonstante mol L’
Cs,opt Optimale Substratkonzentration mol L’
w Sensitivitatsfaktor -

u = umax' 3'80
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Das Modell nach Andrews (1968) ist schematisch in Abbildung 3.20 dargestellt (w = 1). Ist
die Inhibierungskonstante viel groRer als die Affinitdtskonstante (K, >> Ks), so ist die
Wachstumsrate bei einer Substratkonzentration gleich der Affinitdtskonstante oder der
Inhibierungskonstante naherungsweise halbmaximal (p(cs =Ks) = p(cs =Ki) = 0,5 Hmax).
Der Sensitivitatsfaktor (w) ermoglicht eine Abschatzung der Wachstumskinetik bei hohen
Konzentrationen des inhibierenden Substrats. Die optimale Substratkonzentration kann
Uber die Wurzel des Produkts der Affinitatskonstante und der Inhibierungskonstante nach
Gleichung 3-81 ermittelt werden.

1,00 T T T
! : : Monod ——
075 { ! ;
£ 0,50 J-gf--m-amemmmm T oo
= E E Andrews —__|
0,25 {f | i
t(s Cs,oot t(l
0,00 L—— - >

Substratkonzentration cg

Abbildung 3.20: Schematische Darstellung formalkinetischer Modelle zur Beschreibung des
Einflusses eines limitierenden Substrats (cs) auf die Wachstumsrate des Biokatalysators (u) nach
Monod (1949) beziehungsweise des Einflusses eines sowohl limitierenden als auch inhibierenden
Substrats nach Andrews (1968). Modellparameter: pmax, maximale Wachstumsrate; Ks, Affinitats-
konstante; Ki, Inhibierungskonstante; csopt, oOptimale Substratkonzentration.

Das Wachstumsverhalten von C. aceticum (1 L; 30 °C; pH 8; pco.ein = 3-300 mbar) und
C. carboxidivorans (1 L; 37 °C; pHo 6; pco.ein = 200-2.800 mbar ;pcos.cin = 200 mbar) wurde
bei geringen Biotrockenmassekonzentrationen (BTM < 0,5 g L") im ideal-durchmischten
Rihrkesselreaktor mit hohem Leistungseintrag (7-15 kW m) bei unterschiedlichen CO-
Partialdricken  untersucht und eine  Substratliberschussinhibierung  gemaR
Gleichung 3-80 formuliert (Mayer 2018; Doll 2018). Die kinetischen Modellparameter der
CO-Substratuberschussinhibierung sind in Tabelle 3.8 zusammengefasst. Als
Konzentrationen wurden jeweils die mittleren Partialdriicke im Reaktor angegeben, da die
CO-Gelostkonzentrationen nicht gemessen wurden.

Tabelle 3.8: Kinetische Modellparameter (Gleichung 3-80) und abgeleitete Zustandsgrofien
(Gleichung 3-81) der CO-Substratiiberschussinhibierung von C. aceticum und C. carboxidivorans.

Clostridium aceticum Clostridium carboxidivorans
Mmax h-" 0,27 0,25
Ks,co mbar 0,30 180,00
Kico mbar 86,70 1.259,00
w - 1,00 2,62
Mopt h" 0,24 0,17
Pco,opt mbar 5,40 565,00

(Mayer 2018) (Doll 2018)
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Untersuchungen zur Wachstumskinetik von C. aceticum mit Hz als Substrat (1 L; 30 °C;
PH 8; pHoein = 102-845 mbar; pcoyein = 120 mbar) zeigten keine Inhibierungskinetik, aber
hohe Affinitat von C. aceticum zu H> (Mayer 2018).

Fir weitere Modelle flr das substratabhangige Wachstum von Mikroorganismen (Moser
1981) und den Einfluss von Inhibitoren (Edwards 1970; Aiba et al. 1968; Storhas 2013)
wird auf die weiterfihrende Literatur verwiesen.

Die Produktbildung kann mit Gleichung 3-82 allgemein als Funktion der spezifischen
Wachstumsrate (u) beschrieben werden.

qQp =241+ Z2 1 3-82
q, Zellspezifische Reaktionsgeschwindigkeit mol L™ h
des Produkts P
Z, Konstanter Faktor mol L™" h!
Z, Konstanter Faktor mol L

Nach Gleichung 3-82 kann die Produktbildung wachstumsassoziiert (Z1 =0; Z» #0),
teilweise wachstumsassoziiert (Z1 # 0; Z> # 0) oder wachstumsentkoppelt (Z1 # 0; Z> = 0)
erfolgen. Fur die wachstumsassoziierte Produktbildung kdnnen die formalkinetischen
Modelle von Monod und Andrews auch fir die Produktbildung angewandt werden (Chmiel
2011).

3.6.3 Stoffbilanz von Bioprozessen

Die Massenerhaltung in einphasigen, biotechnologischen Prozessen lasst sich Uber die
Kontinuitatsgleichung mit der Masse (m) und dem Produkt aus dem Nabla-Operator (V)

und der Massenstromdichte (j) nach Gleichung 3-83 beschreiben.

om

E+V.J=O 3-83

Uber das 1.Fick'sche Gesetz ergibt sich die allgemeine Massenbilanz fiir die
Komponente i. Diese besteht aus einem Diffusionsterm, einem Konvektionsterm und
einem Reaktionsterm. Die Gleichung ist in Gleichung 3-84 dargestellt, wobei Dn die
Diffusionsmatrix, U das zeit- und ortabhéngige konvektive Geschwindigkeitsfeld und r; die
Reaktionsgeschwindigkeiten der Komponente i in allen Reaktion j sind (Doran 2004).

8mi = = v
- = VID-Vm;) - V(Uu-m)+ Z,rij 3-84
j

Unter der Annahme von isotropen, isobaren und isothermen Reaktionsbedingungen wird
die Stoffbilanz eines Bioprozesses im idealen Rihrkesselreaktor tber den Zulauf (Vi,ein)’
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den Ablauf (V; 5s) und die Reaktion einer Komponente i (r)) unter Beriicksichtigung der
Volumenanderung nach Gleichung 3-85 beschrieben (Nielsen et al. 2003; Kandiyoti 2009):

Eingang - Ausgang + Reaktion = Akkumulation
. . aCi aVR
Vein' Ciein - Vaus' Ci,aus * VR T = VR ’ E + Ci'? 3-85
\'/i‘ein,aus Eingangs-/Ausgangsvolumenstrom L h
Ci.ein/aus Konzentration der Komponente i mol L’
im Eingangs-/Ausgangsvolumenstrom
I Volumetrische Reaktionsgeschwindigkeit mol L' h"’
der Komponente i
G Konzentration im Reaktionsgefall zum mol L’
Zeitpunkt t

Bioreaktoren kdnnen in drei Betriebsweisen verwendet werden: Satz-, halbkontinuierliche
und kontinuierliche Verfahren. Fir die mathematische Beschreibung der halbkonti-
nuierlichen Betriebsweise wird auf die Literatur verwiesen (Chmiel 2011; Schigerl und
Bellgardt 2000).

Satzbetrieb

Im Satzverfahren werden alle Nahrstoffe im Flissigmedium zu Beginn der
Untersuchungen bereitgestellt und nicht erneuert. Die Begasung aerober oder anaerober
Prozesse erfolgt aufgrund der geringen Ldslichkeit oft dennoch kontinuierlich. Das
Reaktionsvolumen bleibt dabei Uber die gesamte Prozesszeit unter Berucksichtigung von
Probennahmen und der Zugabe von Titrations- sowie Antischaummittel ndherungsweise
konstant. Da der Zulauf- und Ablaufvolumenstrom in diesem Betrieb gleich Null ist wird
Gleichung 3-85 zu Gleichung 3-76 vereinfacht. Die spezifischen Raten, sowie die
Ausbeutekoeffizienten kdnnen im idealen Rihrkesselreaktor mit Gleichung 3-77 und 3-78
berechnet werden (Bailey und Ollis 1991).

Kontinuierliche Betriebsweise

Beim kontinuierlichen Betrieb sind der Volumenstrom des Flissigzulaufs und -ablaufs

VR _ :
el 0). Diese

Betriebsweise wird bei einem idealen Rihrkesselreaktor ,Chemostat genannt. Ist das
Produkt i nicht im Zulaufmedium enthalten, so ist die Eingangskonzentration gleich Null.
Die Konzentration des Produktes i im Ablaufs (Ciaus) ist flr kleine Reaktionsgeschwindig-
keiten (ri) gleich der Konzentration im Reaktor (c;). Daraus ergibt aus Gleichung 3-85:

gleich (Vgin = Vaus = V), um das Reaktionsvolumen konstant zu halten (

dCi V
a=ri+—~ci 3-86

Der Bezug des Zulaufvolumenstroms auf das Reaktionsvolumen ist als die
Verdinnungsrate oder Durchflussrate (D, engl. dilution rate) nach Gleichung 3-87 definiert
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und beschreibt den ausgetauschten Anteil des Reaktionsvolumens pro Zeiteinheit. Ihr
Reziprokwert ist die mittlere hydraulische Verweilzeit.

D = 3-87

Al =

V
VR

D Durchflussrate h’
T Mittlere hydraulische Verweilzeit h

Die Raum-Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang (r;) kann dadurch mit der Konzentration
(ci(t)) zu jedem Zeitpunkt t Gber die Durchflussrate mit Gleichung 3-88 berechnet werden.

() = D-c(t) 3-88
r () Raum-Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang mol L h™!
ci(t) Konzentration der Komponente i zum Zeitpunkt t mol L’

Bei konstanten Prozessbedingungen kann sich im idealen Strémungsrohr nach friihestens
einer hydraulischen Verweilzeit und im idealen Rulhrkessel nach frihestens flnf
hydraulischen Verweilzeiten ein FlieRgleichgewicht (engl. steady-state) einstellen. Hier

sind Biomassekonzentration, Produktkonzentration und Substratkonzentration konstant
dCi
oy
Durchflussrate (D) und der Gleichgewichtskonzentration (ci®®") die Raum-Zeit-Ausbeute

im  FlieRgleichgewicht (RZA)) nach Gleichung 3-89 bestimmt werden. Fur die
Biomasse (cx) bedeutet dies, dass die spezifische Wachstumsrate im idealen
Ruhrkesselreaktor tUber die Durchflussrate eingestellt werden kann (D = p).

=0). In diesem Zustand kann, ausgehend von Gleichung 3-88, mit Hilfe der

= RZA; = D - cPSW 3-89
RZA Raum-Zeit-Ausbeute der Komponente i mol L' h'!
im FlieBgleichgewicht
cCeW Konzentration der Komponente i mol L’

im FlieRgleichgewicht

Die Durchflussrate beeinflusst das Bioprozessverhalten maligeblich. Oben genanntes
Flieigleichgewicht kann zum Beispiel nur erreicht werden, wenn die Durchflussrate kleiner
als die maximale Wachstumsrate (Umax) ist. Trifft dies nicht zu, so werden die
Biokatalysatoren aus dem Reaktor gespllt (engl. wash-out). Zellrickhaltesysteme wie
Submersmembranen oder Tragermaterialien in Biofilmreaktoren konnen dieses
Phanomen verhindern (Kantzow et al. 2015). Der Einfluss der Durchflussrate (D) auf die
Prozessleistung ist in einem ,x-D“-Diagramm mit der Annahme, dass kein limitierendes
Substrat fir den Erhaltungsstoffwechsel benétigt wird (,ohne ES*) beziehungsweise, dass
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ein limitierendes Substrat flr den Erhaltungsstoffwechsel benétigt wird (,mit ES*), grafisch
in Abbildung 3.21 dargestellt.

r 3

cx (ohne ES)

Cx
Cs
Ix

A 4

Verdinnungsrate D

Abbildung 3.21: Darstellung der Anderung der Biomassekonzentration (cx, Volllinie), der Substrat-
konzentration (cs, Strichlinie) und der volumetrischen Biomassebildungsrate (rx, Punktlinie) in
Abhangigkeit der Durchflussrate (D) im idealen Rihrkesselreaktor im FlieRgleichgewicht als
sogenanntes x-D-Diagramm, abgeadndert nach (Chmiel 2011). Der Verlauf der Biomasse-
konzentration wurde fur den Fall, dass ein limitierendes Substrat fir den Erhaltungsstoffwechsel
bendtigt wird (,mit ES®, graue Volllinie) und fir den Fall, dass kein limitierendes Substrat flr den
Erhaltungsstoffwechsel bendétigt wird (,ohne ES“, schwarze Volllinie) dargestellit.



64

Theoretische Grundlagen




Material und Methoden 65

4 Material und Methoden

Im folgenden Kapitel werden die flr diese Arbeit verwendeten Materialien zusammen-
gefasst und die Methoden erklart. Eine detaillierte Auflistung der Chemikalien und der
Geréte ist im Anhang zu finden.

4.1 Der Mehrzweckbioreaktor'

Unter einem Mehrzweckbioreaktor wird hier ein Bioreaktorsystem im Labormalfistab
verstanden, das ausgehend vom klassischen Ruhrkesselreaktor durch gezielte Umbauten
in einen Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf, einen Festbettbiofiimreaktor mit
innerem Umlauf und einen Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom verwandelt werden
kann. Im Rahmen dieser Arbeit wurde dieser Mehrzweckbioreaktor gestaltet,
charakterisiert und fir Gasfermentationen genutzt (Details siehe Kapitel 5). Die Grundlage
dieses Mehrzweckbioreaktors war ein Kleinlaborfermenter (Typ KLF 3,7 L, Bioengineering
AG, Wald, Schweiz), der standardmaRig als Riihrkesselreaktor betrieben wird.

Der Kleinlaborfermenter bestand aus einem zylinderférmigen Kessel aus rostfreiem
Edelstahl (Material: Stahl 316L) mit 12,5 cm Innendurchmesser (ID) und 30 cm Hohe (H).
Der Reaktor war druckbestandig bis zu einem Druck von 3,5 bar und konnte dadurch in-
situ sterilisiert werden (Ublicherweise bei 121 °C fir 20 min und 2 bar). Der Druck wurde
Uber einen sterilisierbaren Relativ—Drucktransmitter (Silicium—Halbleiter) nach dem
piezoresistiven Messprinzip am Reaktordeckel gemessen, Uber ein Regelmodul (IFM,
engl. intelligent front module) angesteuert und mit einem stetigen, pneumatischen
Regelventil in der Abluftleitung auf den Sollwert gebracht. Ein Sicherheitsventil verhinderte
einen Gesamtdruck Uber 3,5 bar. Der Reaktor war durch 14 druckfeste Sterildurch-
fuhrungen am Reaktordeckel, vier am Reaktorboden und vier an separaten Seitenstutzen
zuganglich. Im Zentrum des Kessels war eine Rihrwelle mit 1,2 cm Durchmesser und
29,1 cm Lange angebracht, die durch einen externen Gleichstrommotor zwischen
5 Umdrehungen min™ (U min') und 1.500 U min™" betrieben werden konnte.

Die Prozesskontrolle zur Regelung aller Prozessgrofien (Temperatur T, pH, Rihrerdreh-
zahl N, Gesamtdruck P) wurde Uber eine Steuereinheit mit der Software BioSCADalLab
(Version 7.2, Bioengineering AG, Wald, Schweiz) durchgefiihrt. Die Gaszufuhr erfolgte
Uber vier unabhangige Massendurchflussregler (F-201CV-500-RGD-33-V, Bronkhorst
High-Tech B.V., Ruurlo, Niederlande), welche die gewiinschte Gaszusammensetzung,
bestehend aus den Reinstgasen CO, CO2, H, und Nz (Air liquide Deutschland GmbH,

1 Teile dieses Abschnitts wurden zum Patent angemeldet: Riegler P, Weuster-Botz D (Erfinder): A
convertible bioreactor, a kit, and a method for converting a bioreactor. Anmeldung durch die
Technische Universitat Minchen.

Europaische Patentanmeldung: EP1620303027.4 am 08.12.2016.

Weltweite Patentanmeldung: PCT/EP2017/081945 am 08.12.2017.
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Dusseldorf, Deutschland), einstellten und Uber einen Zuluftfilter (Acro 50 Filter, EMFLON
I, 0,2 um, PALL corporation, Port Washington, USA) mit Gasflussraten bis zu 50 L h™" in
den Mehrzweckbioreaktor leiteten. Die Partialdriicke wurden dabei mit dem Inertgas Nz in
Bezug auf den Gesamtdruck eingestellt.

Die Abluft verlief Gber einen Rickflusskihler, die Druckregelung, eine 250 mL-Flasche mit
Trocknungsmittel (MulitDry, ThoMar OHG, Litau, Deutschland) und einen Abgasfilter
(Acro50, Pall Corporation, Port Washington, USA) zu einem Massendurchflussmesser
(F-111B-1K0-RGD-33-E, Bronkhorst High-Tech B.V., Ruurlo, Niederlande), welcher den
Abgasvolumenstrom quantifiziert. Die Abgaszusammensetzung wurde im Zehn-Minuten-
Takt Uber einen Abgasanalysator (490 Micro-Gaschromatograph, Agilent Technologies
Sales & Services GmbH & Co.KG, Life Sciences & Chemical Analysis, Waldbronn,
Deutschland) mit einem Mikro-GC-Kanal (CP-COX, mikrogepackt, 0,7 mm,1 m) bestimmt.

Ein Bodenablassventil erméglichte die Probenahme bei Untersuchungen mit erhéhtem
Gesamtdruck. Zur pH-Regelung wurde eine pulsationsarme Schlauchpumpe (Peripex W1,
Bioengineering AG, Wald, Schweiz), welche zentral Uber das Prozessleitsystem
angesteuert wurde, verwendet. Die schematische Darstellung des Mehrzweckbioreaktors
und seiner Peripherie ist in Abbildung 4.1 sowie in Abbildung A.1 im Anhang dargestellt.

4.1.1 Ruhrkesselreaktor

Der Kleinlaborfermenter wurde standardmafig als Rihrkesselreaktor (STR, engl. stirred-
tank bioreactor) betrieben. Ein Schema des Reaktorprinzips (A-l), eine rechnerunterstiitzte
graphische Darstellung (engl. computer-aided design (CAD)) des Rihrkesselreaktors
(A-I) und eine Fotografie mit einem Acrylglasrohr als Reaktorwand zur Visualisierung
(A-II1) sind in Abbildung 4.2 dargestellt: Das Arbeitsvolumen im Reaktor (Vr) betrug 2,0 L
bei einem Gesamtvolumen von 3,7 L. Der Gaseintrag erfolgte am Reaktordeckel Gber ein
Gasleitrohr und wurde Uber eine Sintermetallfritte im unteren Bereich des Bioreaktors
dispergiert. Zwei radiale RUhrorgane (Sechs-Blatt-Scheibenrihrer, Typ Rushton,
Dimensionen: Abbildung A.4 im Anhang) waren im Abstand von 9 cm beziehungsweise
14 cm von der Reaktorbasis parallel auf der Rihrwelle montiert und wurden zur
Homogenisierung und zur Gasdispersion bei Drehzahlen von 1.200 U min' oder
1.500 U min"' verwendet. Zur Verbesserung der Durchmischung und Vermeidung von
Thrombenbildung wurden vier Strémungsbrecher normal zueinander an der Reaktorwand
angebracht. Die Temperaturregelung erfolgte tber einen PID-Regler (engl. proportional—-
integral—derivative) Uber drei voneinander raumlich getrennte Einheiten: der
Temperaturmesssonde als Messeinheit (Pt100, Bioengineering AG, Wald, Schweiz) und
zwei Regeleinheiten, einem Heizstab (800 W) und einem Kiihlistab (Leitungswasser). Der
pH wurde mittels einer pH-Sonde (INPRO3100UD/120/PT100, Mettler-Toledo GmbH,
Gielden, Deutschland) Gber den Seitenstutzen gemessen.
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4 1.2 Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf

Zur Verwendung des Mehrzweckbioreaktors als Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
(GLR, engl. gas-lift bioreactor) wurde der Ruhrkesselreaktor (siehe Abschnitt 4.1.1) nicht-
invasiv umgebaut. Ein Schema des Reaktorprinzips (B-1), eine CAD-Zeichnung des
Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf (B-ll) und eine Fotografie mit einem
Acrylglasrohr als Reaktorwand zur Visualisierung (B-lIl) sind in Abbildung 4.2 dargestellt:
Das Arbeitsvolumen (Vr) im Reaktor betrug 2,5 L. Die radialen Riihrorgane, der Heizstab,
der Kuhlstab, die Temperaturmesssonde, die Strémungsbrecher und die Sintermetallfritte
wurden aus dem Reaktor entfernt. Der innere Umlauf der Flissigkeit sollte im Inneren
eines konzentrischen, offenen Zylinders (Leitrohr mit ID: 5,7 cm, AD: 6,0 cm, H: 20,0 cm,
siehe technische Zeichnung in Abbildung A.5 im Anhang) mit drei gleichgroRen Offnungen
am unteren Ende (H: 4,3 cm) als Raumtrenner erfolgen. Dies bildete die unbegaste Zone
des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf (engl. downcomer). Der Zylinder wurde
konzentrisch zur Rihrwelle ins Reaktorinnere eingefihrt. Eine ringférmige
Sintermetallfritte (ID: 7,3 cm; AD: 11,8 m; H: 1,5 cm; GKN Sinter Metals Filters GmbH,
Radevormwald, Deutschland) war auf einer Edelstahl-Lochplatte (Lochdurchmesser LD:
0,8 cm, H: 0,1 cm) in einer H6he von 4,5 cm montiert und sorgte bei Gasvolumenstrémen
Uber 6,25 L h™' fur eine gleichmaRige Gasversorgung im auReren Bereich des Zylinders
(engl. riser). Die Begasung erfolgte von unten. Heiz- und Kiihistab wurden mit Hilfe von
speziell angefertigten Adaptern Uber die Seitenstutzen so in den Reaktor eingefiihrt, dass
diese ausschlief3lich in der begasten, dufleren Zone mit der Flussigkeit in Kontakt kamen
und den Zylinder nicht berthrten. Die Temperatursonde wurde Uber einen weiteren
Adapter vom Boden eingebracht, sodass diese die ringférmige Sintermetallfritte oder die
Lochplatte nicht bertihrte. Die Temperatur der Suspension wurde mit Hilfe einer
mafiangefertigten Heizmanschette (Winkler GmbH, Heidelberg, Deutschland) Gber den
Stahlmantel und mit Hilfe des Kuhlistabes auf den Sollwert geregelt. Der Heizstab wurde
wahrend der Untersuchungen zur Gasfermentation im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf nicht verwendet. Inhomogenitaten im unteren Bereich des Bioreaktors unterhalb
der ringférmigen Sintermetallfritte wurden durch die Verwendung eines radialen
Rlhrorgans (Sechs-Blatt-Scheibenriihrer vom Typ Rushton, Dimensionen siehe
Abbildung A.4 im Anhang) bei einer Drehzahl von 25 U min' vermieden. Der Austrag von
Biomasse durch das Zerplatzen von Gasblasen an der Flissigkeitsoberflache wurde durch
den Einbau einer Lochplatte (AD: ~12,5 cm, LD: 0,8 cm, H: 0,1 vm) vermieden.

4 1.3 Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf

Um ahnliche Reaktoreigenschaften wie im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf zu
ermoglichen, wurde der Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf (PBR, engl. packed-
bed biofilm reactor) in Analogie zu der in Abschnitt 4.1.2 beschriebenen Vorgehensweise
konstruiert. Ein Schema des Reaktorprinzips (C-1), eine CAD-Zeichnung des Festbettbio-
filmreaktors mit innerem Umlauf (C-Il) und eine Fotografie mit einem Acrylglasrohr als
Reaktorwand zur Visualisierung (C-lll) sind in Abbildung 4.2 dargestellt: Der
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Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf konnte je nach Anwendung mit einem
Arbeitsvolumen von 2,25 L oder 2,50 L betrieben werden. Der Blasensaulenreaktor wurde
fur die Verwendung als Festbettbiofilmreaktor mit geeignetem Tragermaterial (300 g Sera
Siporax™ | sera GmbH, Heinsberg, Deutschland, Details siehe Tabelle 4.3 in
Abschnitt 4.4.1) in der begasten Zone beflllt. Die Packung reichte dabei nicht Uber das
Leitrohr hinaus. Um die pH-Sonde durch das grobkérnige Tragermaterial nicht zu
beschadigen, wurde diese anstatt der Temperatursonde mittels eines geeigneten
Adapters am Reaktorboden so verbaut, dass sie nicht mit anderen Bauteilen in Kontakt
kam (H = 4,3 cm). Die Temperatursonde wurde mit einem speziell angefertigten Adapter
Uber einen Seitenstutzen verbaut. Fir eine kontinuierliche Prozessflihrung konnte das
Zulaufmedium Uber eine Anstechnadel Uber den Reaktordeckel in die Suspension
zugefuhrt werden. Der Ablauf konnte entweder Uber den Reaktordeckel oder den
Seitenstutzen durch Oberflachenabsaugung erfolgen.

4.1.4 Rieselbettbiofilmreaktor im Gegenstrom

Da das Festbett im Betrieb als Rieselbettbiofiimreaktor nicht von einer kontinuierlichen
Flissigphase umgeben ist, ist eine Inokulation mit einer frischen Vorkultur nicht méglich.
Deshalb wurde der Betrieb des Rieselbettbiofiimreaktors (TBR, engl. trickle-bed
bioreactor) in dieser Arbeit durch das Umschalten der Betriebsweise vom Festbettbiofilm-
reaktor mit innerem Umlauf zum Rieselbettbiofilmreaktor, nach einer Satz- und einer
kontinuierlichen Phase mit kontinuierlicher Gaszufuhr und konstanter Durchflussrate,
ermdglicht. Fir diesen Betriebswechsel missen im Vorfeld zur sterilen Prozessfihrung
einige Modifikationen und Erganzungen gemacht werden: Der Flussigkeitsverteiler fir den
Rieselbettbiofilmreaktorbetrieb besteht aus einer ringférmigen FlUssigkeitswanne
(ID: 5,70 cm, AD: 12,10 cm, Wandstarke: 0,16 cm) mit zylinderférmigen Laserbohrungen
(400 ym, GFH GmbH, Deggendorf, Deutschland) und einer perforierten Platte im
Innenbereich mit einer Vorrichtung zur Fixierung an der Rihrwelle (Abbildung 4.3). Der
Verteiler war in einer Hoéhe von 25 cm zentral an der Rihrwelle fixiert. Der anaerobe Zulauf
tropfte Uber eine Anstechnadel in die Wanne, der hydrostatische Druck stieg mit
ansteigendem FlUssigkeitsspiegel in der Wanne, drickte die Flissigkeit durch die
Bohrungen und ,rieselte” damit auf das Festbett. Durch die Drehung des an der Rihrwelle
befestigten Fliissigkeitsverteilers mit 16-18 U min' wurde die Flissigkeit gleichmaRig tGber
das Festbett verteilt und tropfte in den Auffangbereich des Rieselbettbiofilimreaktors unter
der ringférmigen Sintermetallfritte (Fllssigkeitsreservoir, blauer Bereich: D-Il 15). Dort
wurde die FlUssigkeit mit einem radialen Rihrorgan vermischt, der pH gemessen und die
Uberschussige Flussigkeit fir den kontinuierlichen Betrieb Uber einen Absaugstutzen
oberflachlich abgezogen. Die Gaszufuhr erfolgte Uber die Sintermetallfritte im Gegenstrom
zur Flussigphase.

Um vom Festbett- in den Rieselbettbiofiimreaktorbetrieb umschalten zu konnen, durfte der
Festbettbiofilmreaktor ausschliellich mit einem Arbeitsvolumen von 2,25 L betrieben
werden, damit ausreichend Platz fir den Flissigkeitsverteiler im Kopfraum des Reaktors
verblieb. Dieser und der Absaugstutzen missen vor der Sterilisationsphase in den Reaktor
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eingesetzt werden. Ein Schema des Reaktorprinzips (D-1), eine CAD-Zeichnung des
Rieselbettbiofilmreaktors im Gegenstrom (D-ll) und eine Fotografie mit einem
Acrylglasrohr als Reaktorwand zur Visualisierung (D-IIl) sind in Abbildung 4.2 dargestellt.

A

anaerobes Zulaufmedium
(pH und T eingestellt)

45,0

Abgas- | - .

[ A
volumenstrom l ] @12,0 /28,0 0,4 30,4
1
»121,0
c D
57,1

Abbildung 4.3: Darstellung des Flissigkeitsverteilers fiir den Betrieb des Rieselbettbiofiimreaktors.
A, Funktionsprinzip; B, Funktionsprinzip im Querschnitt von der Seite; C, Dimensionen des
Verteilers von oben; D, Darstellung des Porenmusters; E, fotografische Darstellung des Verteilers
von oben und F, von unten. 1, Pore fir den Flissigkeitsdurchlass. Alle Dimensionen sind in
Millimeter angegeben.
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4.2 Gasfermentation mit acetogenen Bakterien

Im Rahmen dieser Arbeit wurden mehrere Ansatze zur Untersuchung der Prozessleistung
der acetogenen Bakterien Clostridium aceticum und Clostridium carboxidivorans bei
unterschiedlichen Bedingungen verwendet. Wichtige Randbedingungen sowie die
Methodik werden in diesem Abschnitt beschrieben.

4.2.1 Anaerobe Arbeitsweise

Die acetogenen Bakterien Clostridium aceticum und Clostridium carboxidivorans sind
strikt anaerobe Mikroorganismen, deren Metabolismus bereits durch Spuren von
Sauerstoff gehemmt wird. Deshalb wurden die in dieser Arbeit eingesetzten Medien und
Materialien stets unter Ausschluss von Sauerstoff verwendet (Hungate 1976; Willis 1976).
Die Arbeit mit gedffneten GefalRen wurde in einer Anaerobwerkbank (MB-Labstar ECO,
M. Braun Inertgassysteme GmbH, Garching, Deutschland) durchgefihrt. Die Anlage ist in
Abbildung 4.4 dargestellt.

Abbildung 4.4: Darstellung der Anaerobwerkbank flr Arbeiten unter kontrollierter Atmosphare:
(A) Modelldarstellung der MB-Labstar (M. Braun Inertgassysteme GmbH), (B) Darstellung der MB-
Labstar am Lehrstuhl fir Bioverfahrenstechnik (TUM, Garching, Deutschland); (1) Kupferkataly-
sator mit Molsieb, (2) HEPA H13 Staubfilter, (3) kleine und groRe Schleuse, (4) Drehschiebervaku-
umpumpe, (5) gasdichter Raum unter kontrollierter Atmosphare, (6) gasdichte Butylhandschuhe.

Diese Werkbank war fur Arbeiten unter kontrollierter Atmosphéare (N2 ~100 %, O2< 1 %o)
konzipiert und daftir mit einem automatisierten Gaszirkulationssystem (1) mit integriertem
Kupferkatalysator (O2-Absorption) und Molsieb (H.O-Absorption) ausgestattet. Partikel
und Keime wurden uber einen HEPA H13 Staubfilter (2) beim Gaseingang und -ausgang
groRtenteils abgetrennt. Gerate und anaerobe Kulturen konnten Uber eine grofl3e oder eine
kleine Schleuse (3) durch dreifache Evakuierung der Kammer auf einen Druck von 0,2 bar
mit einer Drehschiebervakuumpumpe (4) und anschlie®ender Flutung mit Stickstoff ins
Innere der Anaerobbank (5) gebracht und dort geéffnet werden. Uber gasdichte Butyl-
handschuhe (6) war das Arbeiten unter Sauerstoffausschluss moglich. Die Werkbank hielt
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dauerhaft einen Uberdriick von 3,5-10 bar um Sauerstoffdiffusion ins Innere zu minimier-
en.

Zur Herstellung von anaerobem vollentsalztem Wasser (VE-Wasser) und anaerober
Medien wurde die Flissigkeit fir etwa 20 min in einem Heizpilz (WiseTherm heating
mantle WHM 12015, witeg Labortechnik GmbH, Wertheim, Deutschland) gekocht um die
Sauerstoffsattigungskonzentration zu senken. Der verbleibende Restsauerstoff wurde
anschlielend unter Abkuhlung im Eisbad mit Stickstoff fir 20 min entgast, das Gefal dann
gasdicht verschlossen und in die Anaerobwerkbank eingeschleust. Fur die
Medienherstellung wurde der Wasserverlust durch das Kochen mit einem Messzylinder
und anaerobem Wasser bei sauerstofffreier Atmosphare kompensiert. AbschlieRend
wurden die gewiinschten Volumina in beschichtete Anaerobflaschen (Duran Protect, DWK
Life Sciences GmbH, Wertheim/Main, Deutschland) aliquotiert, mit Butylgummisepten und
Lochkappen (Geratebau Ochs, Laborfachhandel e.K., Bovenden/Lenglern, Deutschland)
gasdicht verschlossen und im Standautoklav (VX-150, Systec GmbH, Linden,
Deutschland) bei 121 °C fir 20 min sterilisiert.

4.2.2 Medien: Zusammensetzung und Zubereitung

Im Rahmen dieser Arbeit wurden zwei unterschiedliche acetogene Bakterienstdmme zur
Gasfermentation verwendet. Im Weiteren wird die individuelle Medienzusammensetzung
fur jede Prozessflihrung fir Clostridium aceticum beziehungsweise Clostridium
carboxidivorans erlautert. Die Hersteller der Chemikalien sowie die korrespondierenden
CAS-Nummern sind in Abschnitt A.3 im Anhang zusammengefasst.

Stammlésungen

Um regelmafRige Anwendungen einzelner Chemikalien anaerob, steril und maoglichst
einfach zu gewahrleisten, wurden Stamml6sungen fiir L-Cystein Hydrochlorid (50 g L")
als Reduktionsmittel, D-Fructose (250gL") und D-Glucose (250gL™") als
Kohlenstoffquelle flir heterotrophe Vorkulturen hergestellt. AuRerdem wurde eine
phosphatgepufferte Salzlésung (PBS, engl. phosphate buffered saline, Zusammen-
setzung: siehe Tabelle A.12 im Anhang), 10 %-iges Polypropylenglycol (PPG) als
Antischaummittel sowie eine 80 %-ige Glycerinlésung fir die Kryokultur verwendet. Die
Komponenten wurden eingewogen, in die Anaerobbank eingeschleust, dort mit
anaerobem vollentsalztem Wasser auf die gewlinschte Konzentration eingestellt und
abschliel®end in beschichteten Anaerobflaschen sterilisiert. Die Stammlésungen wurden
bei Raumtemperatur gelagert.

Vorkulturmedium

Fir C. aceticum wurde das vom Leibniz-Institut Deutsche Sammlung von Mikroorganis-
men und Zellkulturen GmbH (DSMZ) vorgeschlagene Medium DSM 135 verwendet
(Mayer und Weuster-Botz 2017). Fur C. carboxidivorans wurde ein Medium auf Basis der
Publikation von Hurst und Lewis (2010) hergestellt. Die Medienzusammensetzungen sind
in Tabelle 4.1 zusammengefasst.
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Tabelle 4.1: Zusammensetzung des Vorkulturmediums fur C. aceticum (CA-Medium) und
C. carboxidivorans (CC-Medium).

Medi CA-Medium CC-Medium
edienkomponente A 1
c,glL c,glL
2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure (MES) - 15,00
CaCl; - 2H,0 - 0,16
Hefeextrakt 2,00 1,00
KoHPO4 0,45 -
KCI - 0,30
KH2PO4 0,33 0,30
L-Cystein Hydrochlorid 0,50 0,40
MgSO;, - 7H20 0,10 1,23
NaCl - 2,40
NaHCO; 10,00 -
NH4CI 1,00 3,00
Spurenelementldsung (4 °C gelagert) 20 mL L™ 10 mL L™
Vitaminldsung (-20 °C gelagert) 20 mL L 10 mL L

Die Zusammensetzungen der Medien unterschieden sich in einigen Medienkomponenten.
Die Bestandteile der jeweiligen Vitamin- und der Spurenelementldsungen sind in Tabelle
A.9 beziehungsweise Tabelle A.10 im Anhang zusammengefasst. Zur Herstellung des
anaeroben Vorkulturmediums wurden die Medienkomponenten, wie in Tabelle 4.1
beschrieben, eingewogen und, wie in Abschnitt 4.2.1 erklart, anaerobisiert, in beschichtete
Anaerobflaschen aliquotiert und sterilisiert. Fir das Vorkulturmedium fir C. aceticum
wurden L-Cystein Hydrochlorid und NaHCOs in separaten Flaschen eingewogen und erst
in der Anaerobwerkbank unter Ausschluss von Sauerstoff dem Vorkulturmedium
beigemischt. Fir das Vorkulturmedium far C. carboxidivorans = wurde
L-Cystein Hydrochlorid nicht mit eingewogen, sondern in Form einer L-Cystein
Hydrochlorid-Stammldsung (50 g L") mit Hilfe von sterilen Einweg-Spritzen (BD Discardit
[I, Becton Dickinson, Franklin Lakes, USA) und Einmal-Injektions-Kanilen (Sterican,
B. Braun Melsungen AG, Melsungen, Deutschland) unmittelbar vor der Verwendung
anaerob und steril zugegeben.

Prozessmedium
Fir den Satzbetrieb wurde die Medienzusammensetzung der Vorkulturmedien, wie in
Tabelle 4.1 beschrieben, modifiziert:

Fir das Prozessmedium fir Untersuchungen mit C. aceticum wurde die Hefeextrakt-
konzentration halbiert, um Komplexbestandteilkonzentrationen minimal zu halten. Die
Vitamin- und Spurenelementkonzentrationen wurden verdoppelt, um maogliche
Limitierungen zu vermeiden. Chemolithoautotrophe Satzprozesse mit C. aceticum wurden
mit zwei unterschiedlichen Gaszusammensetzungen untersucht: einerseits mit einem
CO2:H2:N2-Gasgemisch und andererseits mit einem CO:N2-Gasgemisch. NaHCO:s liegt bei
pH 8 gréfltenteils als HCO3 vor und puffert den pH des Mediums in Satzprozessen mit
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CO.. Um weitere Kohlenstoffquellen zu vermeiden, wurden die Satzprozesse mit dem CO-
Gasgemisch ausschliellich mit dem aquimolaren Anteil an NaCl anstelle von NaHCO3
durchgefuihrt. Dabei war es wichtig zu beachten, dass die Na*-lonenkonzentration
aquimolar vorhanden war, da der Energiestoffwechsel und das Wachstum von
C. aceticum von der Natriumkonzentration abhangig ist (Mayer und Weuster-Botz 2017).
Zusatzlich wurden 1,0 mL L' Antischaum (1:10 PPG) dem Reaktionsmedium beigemengt.

Fir das Prozessmedium flir Untersuchungen mit C. carboxidivorans wurde auf die Puffer-
komponente 2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure verzichtet und 0,1 mL L' Antischaum
(1:10 PPG) hinzugefugt.

Bei der Herstellung der Medien wurden alle Medienbestandteile auf3er der Vitamine,
L-Cystein Hydrochlorid und Antischaum eingewogen und mit aerobem vollentsalztem
Wasser auf das gewilnschte Volumen aufgefillt. Dabei wurden die Volumina fir die
fehlenden Komponenten (Vitamine, L-Cystein Hydrochlorid, Antischaum und Inokulum)
berticksichtigt. Die Medien wurden im Standautoklav autoklaviert. Im Zuge der
Vorbereitungen flr den Satzbetrieb wurden die fehlenden Komponenten dem
Reaktionsmedium steril zugefiigt. Die Vorgehensweise ist detailliert in Abschnitt 4.2.4
beschrieben.

Fir den diskontinuierlichen Betrieb wurden die Medienkomponenten (mit Ausnahme von
Vitaminen, L-Cystein Hydrochlorid, Antischaum) eingewogen und wie in Abschnitt 4.2.1
beschrieben anaerobisiert. Unmittelbar vor dem Einsatz wurde das Medium auf die
gewinschte Temperatur im Wasserbad gebracht und die fehlenden Komponenten
erganzt. Die Vitamine wurden Uber einen Sterilfilter (Celluloseacetatmembran Minisart,
0,2 ym, Sartorius AG, Géttingen, Deutschland) dem anaeroben Medium hinzugeflgt, der
anaerobe, sterile Antischaum sowie L-Cystein Hydrochlorid Uber sterile Einmal-Spritzen
und Einmal-Injektions-Kantlen. L-Cystein Hydrochlorid wurde als letzte Komponente
beigemengt, um mdgliche Rest-Gelodstsauerstoffanteile aus dem Medium zu reduzieren.

Zulaufmedium

Fir das Zulaufmedium wurde die gleiche Medienzusammensetzung wie das
Prozessmedium eingewogen. Mit Ausnahme der Vitamine, Antischaum und L-Cystein
Hydrochlorid wurden die Medienkomponenten in vollentsalztem Wasser aerob gelést, das
Volumen der fehlenden Komponenten bericksichtigt und in einer 5 L-Flasche im
Standautoklav sterilisiert. Die Flasche wurde vorab mit einem speziell angefertigten
Verschluss versehen, der drei unterschiedliche Zugange Uber
Schnellverschlusskupplungen hatte: (1) einen Anschluss fur die Gaszufuhr, (2) einen
Druckausgleich und (3) einen Anschluss fur die Zufuhr oder die Entnahme von
Flissigmedium. Das heilte Medium wurde nach Vollendung der Sterilisation im Wasser-
Eis-Bad begast.

Fir die kontinuierliche Prozessfiihrung im Festbettbiofiimreaktor mit C. aceticum wurde
das Zulaufmedium mit einem N2:CO,-Gasgemisch (22:3) flr 3 h begast. Anschlie3end
wurden die sterilfiltrierten Vitamine und der Antischaum Uber den dritten Anschluss
wahrend kontinuierlicher Begasung Uber eine Peristaltikpumpe (Prozesspumpe 501,
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Watson-Marlow Fluid Technology Group, Falmouth, UK) in die Flasche gepumpt und flr
mindestens eine weitere Stunde begast. Fir kontinuierliche Untersuchungen im
Rieselbettbiofilmreaktor wurde das Zulaufmedium zu Beginn mit 10,0 mL L' 10 M KOH
versetzt und nach der Vitamin- und Antischaum-Zugabe fir mindestens weitere 21 h im
Wasserbad bei 30°C begast. Dabei stellte sich ein pH von pH~8,0 ein. Fur die
Untersuchungen mit erhdhtem pH (pH ~8,25 beziehungsweise pH ~8,40) wurden
23,5 mL L' beziehungsweise 42,0 mL L' 10 M KOH in 4,5 L Zulaufmedium zu Beginn der
Begasung zugegeben.

Das Zulaufmedium wurde fur die kontinuierliche Prozessfliihrung im Festbettbiofilmreaktor
mit C. carboxidivorans einem N2:CO2-Gasgemisch (4:1), fur Experimente im
Rieselbettbiofilmreaktor mit reinem Stickstoff begast. Die Begasungsdauer war flir beide
Begasungsstrategien ungefahr 4 h.

Das Zulaufmedium wurde bei 4°C gelagert und 24 h vor Verwendung auf
Raumtemperatur temperiert. Flr die Anwendung im Rieselbettbiofilmreaktor wurde dieses
zusatzlich etwa 12 h vor dem Betrieb im Wasserbad temperiert.

4.2.3 Stammhaltung und Vorkultur

Bakterienstamme

Das Verhalten zweier Bakterienstamme wurde in vier unterschiedlichen Bioreaktoren
untersucht: Beide acetogenen Bakterien, Clostridium aceticum (DSM 1496) beziehungs-
weise Clostridium carboxidivorans (DSM 15243) wurden gefriergetrocknet von der DSMZ
erworben und im Vorkulturmedium fir C. aceticum beziehungsweise im Wilkins-Chalgren
Anaerobmedium (CM0643, Oxoid Ltd., Hampshire, UK) heterotroph reaktiviert.

Heterotrophe Kryokultur

5 mL der reaktivierten C. aceticum-Suspension wurden in 500 mL CA-Vorkulturmedium
Uberfuhrt und heterotroph mit D-Fructose bei 30 °C im Brutschrank (Wisecube WIS-20R,
witeg Labortechnik GmbH, Wertheim, Deutschland) ungeschdittelt inkubiert. Das Ende der
exponentiellen Wachstumsphase wurde Uber die optische Dichte bei 600 nm mit einem
Einstrahlphotometer (Genesys 10S UV-VIS, Thermo Fisher Scientific, Neuss,
Deutschland) bestimmt und bei ODesoo = 0,4 in die Anaerobbank eingeschleust. Die
Zellsuspension wurde mit der sterilen Glycerin-Stammlésung auf einen Gehalt von 10 %
gebracht und in zuvor sterilisierte und anaerobisierte Hungate-Réhrchen tberflhrt. Diese
wurden mit Butylgummisepten und Lochkappen gasdicht verschlossen und bei -80 °C
gelagert.

5 mL der reaktivierten C. carboxidivorans -Suspension wurden in 50 mL Wilkins-Chalgren-
Anaerobmedium heterotroph mit D-Glucose im Brutschrank ungeschuttelt bei 37°C bis zu
einer optischen Dichte von ODeoo = 0,7 inkubiert und 40 vol% in 200 mL Wilkins-Chalgren
Anaerobmedium Uberimpft. Bei einer optischen Dichte von ODesg = 0,7 wurde die
Suspension in die Anaerobbank eingeschleust und wie die Kryokultur von C. aceticum
aufgearbeitet und bei -80 °C gelagert.
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Heterotrophe Vorkultur und Zellernte

Um die Reproduzierbarkeit der Ergebnisse sicher zu stellen, wurde in dieser Arbeit flr
jedes Experiment eine neue Vorkultur angesetzt. Diese wurde fir alle Untersuchungen
gleich durchgefiihrt. Die Zellen befanden sich dabei reproduzierbar in der exponentiellen
Wachstumsphase.

Die heterotrophe Vorkultur von C. aceticum wurde zweistufig und heterotroph mit 10 g L™
D-Fructose durchgefiihrt: 1 mL der aufgetauten Kryokultur wurde in 50 mL
Vorkulturmedium bei 30 °C im Brutschrank fiir 70 h inkubiert, davon 5 mL in 500 mL
Vorkulturmedium Uberimpft und bei 30 °C inkubiert. Nach etwa 18 h wurden die Zellen in
der exponentiellen Wachstumsphase geerntet. Die Zellsuspension wurde in die Anaerob-
bank eingeschleust und in vier sterile und anaerobe Zentrifugenbecher (Nalgene
Centifuge Bottle PPCO 1010, Thermo Fisher Scientific, Neuss, Deutschland) Gberfihrt
und bei 4.500 U min"' (3.620 rcf) in einer Standzentrifuge (ROTIXA 50RS, Andreas Hettich
GmbH & Co.KG, Tuttlingen, Deutschland) fir 30 min abzentrifugiert. In der Anaerobbank
konnte dann der Uberstand abdekantiert und die aufkonzentrierte Zellsuspension in
50 mL-Zentrifugationsréhrchen (Falcon 50 mL, Greiner Bio-One GmbH, Frickenhausen,
Deutschland) Uberfihrt werden. Diese wurden fiir 20 min bei 4.500 U min™ in der
Standzentrifuge abzentrifugiert, in die Anaerobwerkbank eingeschleust, abdekantiert und
in anaerober, steriler 1:10-phosphatgepufferten Salzlésung (PBS) resuspendiert. Das
Experiment konnte dann mit dem Zellkonzentrat als Inokulum angeimpft werden.

Die heterotrophe Vorkultur von C. carboxidivorans wurde einstufig und heterotroph mit
5,0g L' D-Glucose durchgefuhrt: 2,5 mL aufgetaute Kryokultur wurden in 50 mL
Vorkulturmedium mit 0,4 g L' L-Cystein Hydrochlorid fiir 16 h bei 37 °C im Brutschrank
inkubiert. Die Zellen wurden in der exponentiellen Phase wie oben beschrieben in
Zentrifugationsréhrchen geerntet.

4.2.4 Prozesstechnik

Die Untersuchungen der Produktbildung und der Gasaufnahme von C. aceticum und
C. carboxidivorans wurden — wenn nicht explizit anders angegeben — bei Standardbeding-
ungen (siehe Tabelle 4.2) und unterschiedlichen Betriebsweisen durchgefihrt. Vorunter-
suchungen im ideal durchmischten Rihrkesselreaktor mit C. aceticum im 1-Liter-MaRstab
(Labfors 3, Infors AG, Bottmingen, Schweiz) zeigten bei den gewahlten Standard-
bedingungen die héchsten Raum-Zeit-Ausbeuten (Mayer 2018). Untersuchungen mit
unterschiedlichen CO:CO,-Gaszusammensetzungen mit C. carboxidivorans im 1 L-
Mafistab (KLF2000, Bioengineering AG, Wald, Schweiz) zeigten vergleichbare
spezifische Wachstumsraten bei 600 mbar und 800 mbar CO mit jeweils 200 mbar CO
(Doll et al. 2018). Als Standardbedingung wurde deshalb der héhere CO-Partialdruck
gewahlt, um gemaly Gleichung 3-32 mdglichst hohe Gas-Flussig-Stofftransportraten
erzielen zu kénnen.
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Satzverfahren im Parallelansatz

Unter Satzverfahren im Parallelansatz werden Untersuchungen in Anaerobflaschen
verstanden, die jeweils in Triplikaten durchgefiihrt wurden. Die Untersuchungen fanden in
beschichteten Anaerobflaschen mit einem Gesamtvolumen von 0,5L und einem
Arbeitsvolumen von 0,1 L statt. Zur Vorbereitung wurden die Flaschen in der Anaerobbank
mit anaerobem Vorkulturmedium befiillt, gasdicht verschlossen und autoklaviert. Der pH
des Mediums wurde vor der Inokulation auf den gewunschten Wert eingestellt und
wahrend der Experimente nicht mehr kontrolliert. Die Flaschen wurden in einem Schiittler
(Wisecube WIS-20R, witeg Labortechnik GmbH, Wertheim, Deutschland) bereits am
Vortag Uber die Umgebungstemperatur auf die gewlinschte Temperatur gebracht und bei
100 U min™' geschiittelt, um das gasférmige Substrat aus dem Kopfraum in der
Flissigphase zu I6sen.

Tabelle 4.2: Zusammenfassung der Standardbedingungen fiir die Untersuchungen von C. aceti-
cum beziehungsweise C. carboxidivorans in Anaerobflaschen (AF) oder im Satzprozess (SP).

C. aceticum C. carboxidivorans
Einheit AF SP AF SP
Arbeitsvolumen
Flasche L 0,1 - 0,1 -
Rihrkesselreaktor L - 2,00 - 2,00
Blasensaulenreaktor L - 2,50 - 2,50
Festbettbiofilmreaktor L - 2,25 - 2,25
2,50 2,50
Rieselbettbiofiimreaktor L - 0,47 - 0,47
Gesamtvolumen L 0,5 3,7 0,5 3,7
Temperatur °C 30,0 30,0 37,0 37,0
pHo - 8,0 8,0 6,0 6,0
Druck bar 2,0 1,0 2,0 1,0
Gas-
zusammensetzung
CO2:H2:N2 viv 1:4:0 3:12:10 - -
CO:N2 viv - 1:9 - -
CO:CO, viv - - 4:1 4:1
Gasvolumenstrom LL"h? - 10,0 - 5,0
Riihrerdrehzahl
Rihrkesselreaktor U min" - 1.500 - 1.200
Blasensaulenreaktor U min™ - 25 - 25
Festbettbiofiimreaktor U min™’ - 25 - 25
Rieselbettbiofilmreaktor U min™' - 16-18 - 16-18
Schiittelfrequenz U min 100 - 100 -

Inokulations-ODeoo - 0,1/0,05 0,2 0,1 0,1
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Unmittelbar vor den autotrophen Untersuchungen in den Anaerobflaschen wurden diese
Uber einen Sterilfilter mit der gewilnschten Gasmischung (fur Clostridium aceticum:
COgz:H2 1:4, fir Clostridium carboxidivorans: CO:CO- 4:1) flir mindestens drei Minuten
gespult. Danach wurde drei Mal ein Druck von 2,0 bar aufgebaut und dieser wieder
abgelassen. Nach dem vierten Druckaufbau wurde der Druck nicht mehr abgebaut.
Nachbegasungen wahrend der Experimente wurden wie bei den Vorbereitungen
durchgefuhrt. Die Experimente wurden mit einer initialen optischen Dichte (ODsoo) von 0,1
gestartet. Zur Prozessanalytik wurden die optische Dichte (ODeoo), der pH mit einem pH-
Meter (PCE-PHD 2, PCE Deutschland GmbH, Meschede, Deutschland) und der
Flaschendruck mit einem Handmanometer (WIKA Alexander Wiegand SE & Co. KG,
Klingenberg, Deutschland) in regelmafigen Abstanden dokumentiert.

Satzbetrieb

Vier unterschiedliche Bioreaktoren (Rihrkesselreaktor, Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf, Festbettbiofimreaktor mit innerem Umlauf und Rieselbettbiofiimreaktor im
Gegenstrom) wurden im Satzbetrieb untersucht. Der gewlinschte Bioreaktor wurde, wie in
Kapitel 4.1 detailliert beschrieben, zusammengebaut, auf Dichtheit geprift und mit
vollentsalztem Wasser in-situ sterilisiert. Nach dem Abkuhlen wurde das vollentsalzte
Wasser bei einem Uberdruck von 0,1 bar aus dem Reaktor entfernt und aerobes, steriles
Medium mit einem sterilen Schlauch (Watson-Marlow GmbH, Rommerskirchen,
Deutschland) Uber eine Peristaltikpumpe in den Reaktor gepumpt. Die Vitaminldésung
wurde aufgetaut und Uber einen Sterilfilter und ein Septum direkt im Reaktor dem Medium
beigemengt. Auch Antischaum wurde steril zugegeben. Wahrenddessen wurde die
gewunschte Temperatur im Reaktor gewahlt und die Abgasanalytik gestartet.
AbschlieRend wurde die gewilnschte Gasmischung eingestellt, um das Medium Uber
Nacht bei den gewlnschten Partialdricken zu sattigen. Unmittelbar vor der Inokulation
wurde die entsprechende Menge an L-Cystein Hydrochlorid  Uber die
50 g L' Stammldsung hinzugefligt, um moglichen Restsauerstoff zur Ganze aus dem
Reaktionsmedium zu entfernen. Satzprozesse wurden mit einer Start-ODggo von 0,2
beziehungsweise 0,1 (fir C. aceticum beziehungsweise C. carboxidivorans) inokuliert.

Diskontinuierliche Medienerneuerung (wiederholtes Satzverfahren)
Beim Betrieb des Festbettbiofilmreaktors mit innerem Umlauf wurde das anaerobe
Flissigmedium diskontinuierlich erneuert:

Dafir wurde anaerobes Medium, wie in Abschnitt 4.2.2 detailliert beschrieben, zubereitet
und temperiert. Das verbrauchte Medium im Reaktor wurde bei einem Uberdruck von
0,1 bar Uber ein Probenahmeventil am Boden des Reaktors entfernt. Dann wurden die
gewlnschten Parameter (Gaszusammensetzung, Gasvolumenstrom, etc.) eingestellt.
Frisches Medium konnte im Anschluss gegen einen Uberdruck von 0,1 bar Uber eine
Peristaltikpumpe in den Reaktor gepumpt werden. Um Sauerstoffdiffusion aufgrund des
entstehenden Unterdrucks in der Flasche so gering wie moglich zu halten, wurde der
Druckabfall durch Volumenkompensation Uber ein flexibles Stickstoffreservoir (Plastigas-
Beutel mit Ventil, 10L, Linde AG, Pullach, Deutschland) ausgeglichen. Die
Medienerneuerung dauerte in etwa 1 h. Wahrenddessen konnte der pH des Mediums
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bereits kontrolliert werden. Unmittelbar vor dem Start des Experiments wurde der
gewlnschte Gesamtdruck eingestellt und die pH-Regelung bei Bedarf deaktiviert. Dieser
Zeitpunkt wurde als Startzeit dokumentiert. Die diskontinuierliche Medienerneuerung
wurde in dieser Arbeit im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf mit C. aceticum und
C. carboxidivorans durchgefihrt.

Kontinuierliche Betriebsweise

Fir den kontinuierlichen Betrieb wurde anaerobes Medium in Finf-Liter-Flaschen, wie in
Abschnitt 4.2.2 erklart, zubereitet. Der Zulauf wurde Uber eine kalibrierte Peristaltikpumpe
(Ismatec Reglo Digital, Cole-Parmer GmbH, Wertheim, Deutschland) in den Reaktor
gepumpt. Das Zulaufmedium wurde flr den Betrieb im Festbettbiofilmreaktor mit einem
Magnetrihrer (neoMag digitaler Magnetriihrer mit Heizung D-6010, neoLab Migge GmbH,
Heidelberg, Deutschland) homogenisiert und fir den Betrieb im Rieselbettbiofilmreaktor
im Wasserbad (GFL-1083, GFL Gesellschaft fir Labortechnik mbH, Burgwedel,
Deutschland) temperiert und geschttelt. Uber den Ablauf wurde mit einer weiteren Pumpe
Uber Oberflachenabsaugung das Volumen im Reaktor konstant gehalten. Das Medium
wurde in einer sterilen, aeroben 5 L-Flasche aufgefangen. Zum Druckausgleich wurde die
Zulaufflasche mit einem flexiblen Stickstoffreservoir, die Ablaufflasche mit einem offenen
Sterilfilter versehen. Der Aufbau ist in Abbildung 4.1 fotografisch und schematisch
dargestellt.

Fir die kontinuierliche Prozessfihrung bei erhdhtem  Gesamtdruck im
Festbettbiofilmreaktor musste eine spezielle druckbestandige Peristaltikpumpe
(Masterflex, L/S Digital Miniflex Pump, Miniflex 2-Kanalkopf, 07525-20, Cole-Parmer
GmbH, Wertheim, Deutschland) mit einem druckbestandigen, autoklavierbaren
Pumpschlauch (Tubing Mflex Pharmed, #13 25, Cole-Parmer GmbH, Wertheim,
Deutschland) verwendet werden. Da die Peristaltikpumpe nicht gegen Druck kalibriert
werden konnte, wurde eine weitere 5 L-Flasche mit etwa 0,5 L anaerobem Medium als
Medienreservoir zwischen Pumpe 1 und die druckbestandige Pumpe 2 installiert. Das
Medium wurde damit bei einem eingestellten Zulaufvolumenstrom bei Atmospharendruck
exakt in die Medienreservoirflasche beférdert. Das Uberschissige Volumen in dieser
Flasche wurde Uber Oberflachenabsaugung mit der druckbestidndigen Pumpe gegen den
erhdhten Gesamtdruck gepumpt. Der Ablauf wurde Uber eine dritte Pumpe Uber
Oberflachenabsaugung abgezogen. Eine fotografische und schematische Visualisierung
ist in Abbildung A.3 C im Anhang bereitgestellt.

Da der pH des Mediums im Rieselbettbiofiimreaktor durch die fehlende Suspension nicht
geregelt werden konnte, musste dieser bereits im Zulauf kontrolliert werden. Eine
Installation mit sieben Anschlissen (a) vor der Zulaufpumpe erméglicht mehrere
Funktionen und ist in Abbildung 4.5 als CAD-Zeichnung und als Fotografie beigefligt und
wird als ,Sammelreservoir mit pH-Regelung“ bezeichnet: (1) Anschluss fir den Zulauf vom
frischem, sterilen, anaerobem Zulaufmedium, (2)Ablauf aus der pH-Flasche,
(3) Druckausgleich mit Hilfe eines flexiblen Stickstoffreservoirs, (4) Basenzugang (1,0 M
KOH bei Untersuchungen mit C. aceticum im Rieselbettbiofilmreaktor, 0,2 M NaOH bei
Untersuchungen mit C. carboxidivorans), (5) Option flr Sdurezugang (nicht verwendet),
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(6) Moglichkeit fur den Zulauf und (7) Ablauf einer Flussigkeitszirkulation mit pH-
Regelung. In der der Mitte der 250-Milliliter-Flasche (b) befindet sich eine pH-Sonde (c).
Die Flussigkeit wurde durch ein Magnetriihrstdbchen homogenisiert und durch ein
externes Wasserbad temperiert. Vor dem Betrieb wurde die pH-Sonde kalibriert, das
Sammelreservoir auf Dichtheit gepruft, sterilisiert, erneut auf Dichtheit geprift, mit
Stickstoff tiber einen Sterilfilter flir mindestens 1 h mit N2> anaerobisiert und mit frischem,
anaerobem Medium befillt. Mogliche Anwendungen des Sammelreservoirs mit pH-
Regelung sind in Abbildung A.3 E und F im Anhang dargestellt.

Abbildung 4.5: CAD-Zeichnung (links) und fotografische Darstellung (mittig) des Einsatzes (rechts)
des Sammelbehalters flr den Betrieb der kontinuierlich betriebenen Biofilmreaktoren mit pH-
Kontrolle und/oder Medienzirkulation. Bezeichnungen: a, sieben voneinander unabhangige
Schlauche fir Zu-und Ablauf; b, Sammelbehalter; c, pH-Sonde; d, Magnetrihrstébchen;
e; Wasserbad; f, Temperaturmessung des Wasserbads; g, Magnetriihrer mit Heizplatte. Die
technische Zeichnung des Aufsatzes ist in Abbildung A.8 im Anhang zu finden.

4.3 Myoglobin-Test

Der Myoglobin-Test ist ein biochemischer Proteintest, um die CO-Geldstkonzentration in
wassrigen Medien zu quantifizieren. Er wurde in der Literatur beschrieben (Riggs und
Heindel 2006; Kundu et al. 2003) und am Lehrstuhl flr Bioverfahrenstechnik in folgender
Weise etabliert: Kohlenstoffmonoxid bindet aquimolar an die Quartarstruktur von
reduziertem Myoglobin und kann photometrisch quantifiziert werden (Lehninger et al.
1993). Etwa 0,009 mM lyophilisiertes Myoglobin (=290 % SDS-PAGE, salzfrei, Sigma-
Aldrich, Steinheim, Deutschland), aerob geldst in Phosphatpuffer (pH 7,0; 5,24 g L™
KH.PO, und 10,71 g L' K;2HPO4), wurde photometrisch bei einer Wellenlange von 409 nm
Uber das Lambert-Beer'sche Gesetz quantifiziert (Gleichung 4-1). Dabei ist die
Schichtdicke (L) der verwendeten Messkivette (Q-VETTES, halbmikro, glasklares
Polystyrol, ratiolab GmbH, Dreieich, Deutschland) 1,0 cm und der Extinktionskoeffizient
fUr gelostes Myoglobin (emyo) bei 408 nm 188 mM cm- (Antonini und Brunori 1971).
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CMyo = A408 4-1
L - emyo
CMyo Myoglobinkonzentration in Lésung mM
Az Absorption bei der Wellenlange Z nm -
L Lange der Messzelle cm
EMyo Extinktionskoeffizient von Myoglobin mM cm’’

1,000 pL der Myoglobinlésung wurde vor der Messung mit 80 uL anaerobem 85 mM
Na;S;04 (85 % technische Qualitdt, CAS7775-14-6, Sigma-Aldrich, Steinheim,
Deutschland) reduziert (gelbe Farbung). 10 uL Probe wurde mit einer gasdichten Spritze
(1701N, Nadellange: 51 mm, Nadel-ID: 0.13 mm, Nadel-AD: 0.47 mm; Hamilton, Reno,
USA) Uber ein Septum durch eine Bodenéffnung des Reaktors entnommen, direkt in die
Myoglobinldsung injiziert und mit einem Vortexmischer (Vortex Mixer 7-2020, neolLab
Migge GmbH, Heidelberg, Deutschland) durchmischt. AnschlieRend wurde ein Spektrum
im Einstrahlphotometer aufgenommen (Absorption, 350-500 nm, 1.0 nm Schrittweite,
Absorption, schnelle Messgeschwindigkeit). In Abbildung 4.6 A sind die Spektren einer
Messung exemplarisch dargestellt.
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Abbildung 4.6: A, spektrale Messungen unterschiedlicher Zustadnde einer Myoglobin-Probe: gel6st
(Amax bei 408 nm; gelb), reduziert (Amax bei 435 nm, blau), carbonyliert (Amax bei 424 nm, rot),
unbekannte Sattigung (Amax zwischen 2424 nm und <435 nm, schwarz). Die graue Strichlinie zeigt
die numerische Lésung aus Gleichung 4-2. B, Gegenliberstellung der Giber das Henry'sche Gesetz
berechneten (Gleichung 3-34) und der Uber den Myoglobin-Test gemessenen CO-Geldstkonzen-
tration (cco) (salzfreies Wasser; 37 °C).

Zur Kalibrierung des Tests wurden zwei weitere Spektren aufgenommen: zuerst eine
Probe des reduzierten Myoglobins mit der maximalen Absorption bei 435 nm, um das
Spektrum fir 0 mM CO zu kennen. AnschlieBend wurde dieselbe Probe mit 100 % CO
solange begast, bis die Probe komplett carbonyliert war (rote Farbung) und im Photometer
vermessen, um die maximal messbare Konzentration zu kennen. Eine numerische Losung
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(A*) flr die unbekannte Probe wird Uber die Minimierung der Fehlerquadrate ((A-A*)* >
min) mit Gleichung 4-2 gefunden.

Die CO-Geldstkonzentration (cco) konnte im Anschluss unter Berlcksichtigung der
eingesetzten Volumina mit Gleichung 4-3 berechnet werden:

A" = Xred'Ared + Xcarb'Acarb 4-2
A* Numerische Losung des Spektrums -
Xred Reduzierter Anteil an Myoglobin -
Ared Spektrum der reduzierten Myoglobin-Probe -
Xcarb Carbonylierter Anteil an Myoglobin -
Acarb Spektrum der carbonylierten Myoglobin-Probe -
_ Vi
Cco = Cwmyo * Xcarb Vor 4-3
Cco CO-Gelbstkonzentration mM
Vi Gesamtvolumen 1.090 puL
Ver Probenvolumen 10 uL

Die Eignung des Tests wurde durch Messungen unter abiotischen Bedingungen mit
unterschiedlichen CO-Partialdricken (0,10 bar; 0,25 bar; 0,50 bar; 0,75 bar; 1,00 bar) bei
37 °C in salzfreiem Wasser im ideal durchmischten Ruhrkesselreaktor durchgefihrt. Die
Beurteilung erfolgte Uber die Korrelation der CO-Geldstkonzentrationen des Myoglobin-
Tests mit dem Henry’schen Gesetz (siehe Gleichung 3-34 mit Tabelle 3.6). Die Messdaten
zeigten eine sehr gute Ubereinstimmung und sind in Abbildung 4.6 B dargestellt.

4 4 Festbettmaterial fur Biofilmreaktoren

4.4.1 Tragermaterial

Fir den Betrieb der Biofilmreaktoren (Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf und
Rieselbettbiofilmreaktor) wurde ein inertes Tragermaterial bendtigt, das sowohl auf die
optische Dichte (ODeoo) des Prozessmediums als auch den pH keinen Einfluss hat. Es
wurden pordse und nicht porése Materialien in Hohlzylinder- und Kugelform untersucht.
Vier unterschiedliche Tragermaterialien wurden im Rahmen dieser Arbeit fir eine
Immobilisierung von C. aceticum und C. carboxidivorans Uberpruft; die korrespondier-
enden Eigenschaften sind in Tabelle 4.3 zusammengefasst.
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4.4.2 Vor- und Aufbereitung des Tragermaterials

Zur Vorbereitung des Tragermaterials wurde das Material mit vollentsalztem Wasser in
zehn separaten Zyklen gewaschen und bei 80 °C im Trockenschrank (Universalschrank
UN260, Memmert GmbH + Co. KG, Schwabach, Deutschland) getrocknet. Das trockene
Material wurde in einen sauberen Behalter eingewogen, sterilisiert und in den
Experimentalaufbau (beschichtete Anaerobflasche oder Mehrzweckbioreaktor) tberfihrt.

Um mdgliche Rickstdnde der Biosuspension auf dem Tragermaterial zu vermeiden,
wurden zur Aufbereitung fur weitere Analysen (Biotrockenmassebestimmung, qualitative
Aufnahmen im Rasterelektronenmikroskop) mehrere Einzelproben aus dem Bioreaktor
entfernt und als Waschvorgang in frischem Medium bei aeroben Bedingungen und
Raumtemperatur fir wenige Sekunden getaucht. Zur Isolation wurde ein Teil der Proben
bei 80 °C im Trockenschrank getrocknet und gelagert. Der andere wurde bei -80 °C flr
mindestens 24 h eingefroren, bei -40 °C und einem Druck von 0,12-10 bar fiir Gber 72 h
gefriergetrocknet (Alpha 1-2 LDplus, Christ Gefriertrocknungsanlagen GmbH, Osterode
am Harz, Deutschland) und anschlielend bei Raumtemperatur gelagert. Im Mehrzweck-
bioreaktor wurde an mehreren Stellen (oben, unten, Mitte, an der Reaktorwand und an der
Aulenwand des Leitrohres) beprobt.

4.4.3 Analyse im Rasterelektronenmikroskop

Mikroskopische Analysen im Rasterelektronenmikroskop (REM) (JEOL JSM-5900LV,
JEOL (Germany) GmbH, Freising, Deutschland) geben qualitative Informationen Uber die
Oberflache des aufbereiteten Tragermaterials. Dabei kann festgestellt werden, ob sich die
anaeroben Bakterien Uber Primaradsorption, Immobilisierung oder Biofilmbildung auf dem
Trager angelagert haben und wie die morphologische Beschaffenheit des Materials und
der Mikroorganismen ist. Vor den Analysen wurden die getrockneten Proben auf einem
Stahltrager mit doppelseitigem Kohlenstoffklebeband fixiert und mit einem Aluminiumband
als Erdung versehen. Fiir eine kontrastreiche Auflésung konnte die Probe bei 10 bar fiir
70 s in einer Sputter-Beschichtungsanlage (sputter coater, BAL-TEC SCD 005, BAL-TEC
AG (Leica Biosystems), Balzers, Liechtenstein) mit Gold elektrisch leitfahig gemacht
werden. Die mikroskopischen Aufnahmen wurden in einer gasdichten Analysenkammer
im Hochvakuum (10'° bar) durchgefiihrt. Die Sekundarelektronen wurden fir alle
Aufnahmen bei einer Hochspannung von 15 kV auf die Probe gerichtet beschleunigt. Die
optische Blendeneinstellung (Strahlendurchmesser) wurde zwischen 22 m und 28 mm
gewahlt. Um qualitative Informationen Uber die Verteilung der acetogenen Bakterien Gber
die Materialoberflache zu erhalten, wurden Proben von der Seite, von oben und durch
Zerschlagen der Probe im Inneren der Poren untersucht. Vergleichende Untersuchungen
der gefriergetrockneten und im Trockenschrank (80 °C) getrockneten Proben zeigten
keine qualitativen Unterschiede durch die Probenaufbereitung.
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4.4 .4 Elementaranalyse zur Biotrockenmassebestimmung

Die Biotrockenmassekonzentration auf dem Tragermaterial wurde fir ausgewahlte
Experimente Uber eine Elementaranalyse (C, H, N und S) nach dem Prinzip von
dynamischer Spontanverbrennung und anschlieender gaschromatographischer
Auftrennung quantifiziert. Die gefriergetrockneten Feststoffproben, ein Konzentrat des
analysierten acetogenen Bakteriums (abzentrifugiert, gefriergetrocknet) und ein
aufbereiteter abiotischer Trager (Nullprobe) wurden separat mit einem Moérser zu einem
feinkornigen Pulver zerrieben. Wenige Milligramm des jeweiligen Analyten wurden in eine
Schale aus Zinn eingewogen. Die Probe konnte anschlielend in einem Quarzglasrohr im
Inertgasstrom aus Helium mit Sauerstoffiberschuss in Anwesenheit eines
Oxidationskatalysators in einem Elementaranalysator (EuroEA Elementaranalysator,
HEKAtech GmbH, Wegberg, Deutschland) verbrannt werden. Die Elemente wurden
stéchiometrisch nach der Reaktionsgleichung 4-4 umgesetzt (engl. flash combustion).
Zinn oxidiert dabei exotherm und ermdéglicht Temperaturen bis zu 1.800 °C.

Oxidation: CHNS + 02 - COZ + Hzo + Ny + NOX + 802 + 803 4-4
Redox: NO,+ Cu — N, + CuO, 4-5
2S03+ Cu — SO, + CuO, 4-6

In Anwesenheit von Kupfer werden die entstandenen Stickoxide und Schwefeloxid nach
Gleichung 4-5 und 4-6 zu Stickstoff und Schwefeldioxid reduziert. Der fir die vollstandige
Verbrennung notwendige Sauerstoff wird durch Oxidation von Kupfer komplett entfernt.
Flichtige Halogenverbindungen werden durch Silberwolle am Ende des Quarzrohres
zurtckgehalten. Die gasformigen Verbindungen CO;, H;O, N> und SO, werden im
Gaschromatographen aufgetrennt und Uber Warmeleitfahigkeitsdetektoren quantifiziert.
Die Biotrockenmassekonzentration konnte mit Gleichung 4-7 berechnet werden. Die
Analysen wurden extern an der Fakultat fir Chemie (TUM Zentralanalytik, Garching,
Deutschland) durchgefiihrt. (HEKAtech GmbH 2018)

X, = (Xi,p - Xi,aT) 4-7
(Xi,m0 - Xi, aT)
Xi Anteil des Elements i -
Xip Anteil des Elements i in der unbekannten Probe -
Xi,aT Anteil des Elements i im der abiotischen Trager -
Xi MO Anteil des Elements i im Konzentrat des Mikroorganismus (MO) -

4.5 Methoden zur verfahrenstechnischen Analyse

Der Mehrzweckbioreaktors wurden nach der Inbetriebnahme flir die untersuchten
Reaktionsbedingungen verfahrenstechnisch charakterisiert. Die wesentlichen Methoden
fur die verfahrenstechnische Analyse sind in diesem Abschnitt zusammengefasst:
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4.5.1 Gas-Flussig-Stofftransport

Die Geschwindigkeit des Stofftransportes kann mit dem Gas-Flissig-Stofftransport-
koeffizienten (k.a) bei unterschiedlichen Bedingungen quantitativ beschrieben werden.
Fir den Rihrkesselreaktor (37 °C; 0,5 M Na>SO.) wurde dieser mit Gleichung 4-8
abgeschatzt, welche fir einen vergleichbaren Rihrkesselreaktor bestimmt wurde
(Puskeiler und Weuster-Botz 2005).

0,979

4 (P
keag, = 8,67-10* (V) -l 4-8
kLao, Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient fur s
Sauerstoff
P/V Volumetrischer Leistungseintrag W m?3
Ug Gasleerrohrgeschwindigkeit m s’

Im Blasensaulenreaktor und Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf wurde der Gas-
Flissig-Stofftransportkoeffizient bei abiotischen, nicht-koaleszierenden Bedingungen in
0,5 M NaSO4-Loésung (= 98.5 %, CAS7757-82-6, Carl Roth GmbH+Co.KG, Karlsruhe,
Deutschland) bei 37°C und einem Arbeitsvolumen von 2,5 L experimentell fur Sauerstoff
bestimmt (Fadavi und Chisti 2005). Der Gasvolumenstrom wurde zwischen 6,25 L h™' und
50,00 L h™" variiert. Der Reaktor wurde kontinuierlich mit Stickstoff begast, um den
Gelostsauerstoff aus der Losung zu entfernen. Bei 0 % Luftsattigung wurde die Begasung
bei konstantem Gasvolumenstrom auf Druckluft gewechselt. Die Sauerstoffkonzentration
wurde an zwei unterschiedlichen Positionen im begasten Bereich (Aufstrom) des
Blasensaulenreaktors beziehungsweise des Festbettbiofilmreaktors mit innerem Umlauf
mit zwei vergleichbaren Sauerstoffsonden (OIM-PSt3-D12/L120-L2.5 und OEC-
PSt7-YAU-YOD, Presens GmbH, Regensburg, Deutschland) gemessen. lhre Ansprech-
zeiten (tan) waren 5,9 s beziehungsweise 4,5 s. Die Ansprechzeit ist jene Zeit, welche die
Sonde fur den Sprung von 0 % zu 90 % der Sattigungskonzentration benétigt. Die Sonden
waren Uber einen Seitenstutzen 3,2 cm oberhalb der ringformigen Sintermetallfritte
positioniert (H: 9,3 cm). Die Berechnung des Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten
wurde durch Fehlerquadratminimierung der experimentell bestimmten und mit
Gleichung 4-9 erhaltenen Daten durchgeflihrt (Fuchs et al. 1971; Puskeiler und Weuster-
Botz 2005).

. t (t-At)
002 COZ( ) _ < 1 > . <e(-(t-At)~k|_aoz) _ tAn'kLaOQ'e(- tan )) 4_9

Co, - C0,(0) ~\1-tarkiao,
C*oz Sauerstoffgeldstsattigungskonzentration mol L’
Co, Sauerstoffgeldstkonzentration zum Zeitpunkt t mol L’
tan Ansprechzeit der Gelbstsauerstoffsonden s
KLao, Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient fir Sauerstoff s

At Verzégerungsterm s
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Der Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient fir Sauerstoff (kLao,) wurde anschlieRend mit
Gleichung 3-45 und den Diffusionskoeffizienten aus Tabelle 3.6 auf die Gase CO und H»
umgerechnet.

4.5.2 Blasendurchmesser und Gasgehalt

Blasendurchmesser

Der Blasendurchmesser wurde abiotisch mit einer zweidimensionalen fotooptischen
Sonde (SOPAT GmbH, Berlin, Deutschland) uber einen gebindelten Lichtstrahl
fotografisch gemessen. Eine Hochgeschwindigkeitskamera nahm dabei 20 Bilder pro
Sekunde (fps, engl. frames per second) bei maximaler Auflésung mit einem
ladungsgekoppelten Sensor (CCD, engl. charge-coupled device) auf. Die Belichtung
erfolgte Uber einen 2,5-Joule-geladenen Blitz mit einer Belichtungszeit von 6,5 ys. Die
Verwendung unterschiedlicher Adapter (Spiegel, Teflon) konnte die Messleistung der
fotografischen Methode verbessern (Panckow et al. 2015). Bei den Messungen fir diese
Arbeit wurde ein Spiegel im Abstand von 0,7 cm zur Messsonde verwendet. Dadurch
ergab sich einem Volumen der Messzelle von etwa 0,8 mL und einem Messvolumen von
etwa 0,2 mL. Die Messungen wurden bei realistischen, abiotischen Prozessbedingungen
in-situ im begasten Bereich (riser) des Mehrzweckbioreaktors an der Position des
Heizstabes (H: 9,3 cm) 3,2 cm oberhalb der ringférmigen Sintermetallfritte durchgefiihrt.
Die Analysen wurden im Blasensaulenreaktor oder im Festbettbiofilmreaktor mit innerem
Umlauf mit den jeweiligen Prozessmedien fir C. aceticum (30°C, CO:N2;1:9
beziehungsweise CO2:H2:N2 3:12:10) beziehungsweise C. carboxidivorans (37 °C,
CO:CO: 4:1) bei unterschiedlichen Gasvolumenstromen (Gein = 6,25 - 50 L ') bei einem
Arbeitsvolumen von 2,5 L durchgefihrt. Die genauen Betriebsbedingungen sind in Tabelle
4.2 zusammengefasst.

Nach den Messungen wurde der Blasendurchmesser der Gasblasen in den Fotoaufnah-
men mit einer automatisierten Bildauswertungssoftware analysiert. Die Software konnte
dabei zwischen kugelférmigen und nicht-kugelférmigen Gasblasen unterscheiden sowie
die Uberlappung mehrerer Gasblasen detektieren (Maal et al. 2012). Eine beispielhafte
Darstellung der Analyse ist in Abbildung 4.7 dargestellt.

Die Anwendung dieser Messtechnik wurde auch fur industrielle Anwendungen gezeigt
(Panckow et al. 2017). Bis zu 7.257 Partikel wurden in dieser Arbeit pro eingestellter
Betriebsbedingung vermessen, um eine aussagekraftige Blasengrofienverteilung zu
erhalten. Aussagekraftige Kenndaten zur Beurteilung der Verteilungen wurden wie folgt
gewahlt: der mittlere Blasendurchmesser bezogen auf die Menge der Blasen (dgp,
Gleichung 4-10), der Sauter-Durchmesser (dgsauer, Gleichung 4-11), die Breite der
Verteilung (span, Gleichung 3-51), der maximale und der minimale Blasendurchmesser
fur alle (dsmin, ds.max) beziehungsweise 95 % aller Blasen (dsnes; Fn(dsnes) = 0,95) sowie
die Verteilzeitdichte- und die Verweilzeitsummenfunktion (E.(ds) Gleichung 3-46, F,(ds),
Gleichung 3-47 in Abschnitt 3.5.5.). Die Messungen wurden in Zusammenarbeit mit
SOPAT GmbH (Berlin, Deutschland) durchgefihrt.
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Abbildung 4.7: Beispielhafte Darstellung der Auswertung der Blasendurchmesser Uber eine
automatisierte Bildauswertungssoftware. Die fur die Auswertung herangezogenen kugelférmigen
Blasen sind von der Software in griin umkreist. Das Bildmaterial wurde von der SOPAT GmbH zur
Verfligung gestellt.

dB,max ’\i dr:
o = j [ s Eqce) o) = 2L 410
dB,min
dg,n Mittlerer anzahlbasierter Blasendurchmesser Mm
dg,min Minimaler Blasendurchmesser Mm
dB,max Maximaler Blasendurchmesser Mm
En(ds) Verweilzeitdichte der Blasendurchmesser um-’!
bezogen auf die Anzahl der Blasen bei ds
n Gesamtzahl aller gemessenen Partikel -
dB,max Z'\i dg
dp sauter = f dg -Er(dp) d(dg) = S 4-11
dB,min i=1 dB,i
dg sauter Sauter-Durchmesser Mm
Er(ds) Altersverteilung der Blasendurchmesser pum-’!

bezogen auf die Flache der Blasen

Gasgehalt

Der Gasgehalt in der Flissigphase (@, engl. gas hold-up) wurde Uber die Differenz des
begasten und des unbegasten Flissigvolumens in Bezug auf das begaste Flissigvolumen
im Mehrzweckbioreaktor bei Gasvolumenstromen von 6,25 L h™' und 50 L h™' abiotisch
nach Gleichung 4-12 bestimmt. Die Messungen wurden experimentell bei einem
Arbeitsvolumen von 2,5L Leitungswasser bei kontinuierlicher Stickstoffbegasung
durchgefiihrt. Das Volumen wurde Uber die Hohe des Flissigkeitsspiegels fir die
zylindrische Form des Reaktors approximiert. Da die Reaktoreinbauten flir beide
Bioreaktoren unterhalb der unbegasten Flussigkeitsoberflache waren, konnte das
umbaute Volumen vernachlassigt werden.
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B Vg Vi -V hg - hyg
¢ = = = 4-12
(Vg + V1) Vi hg
(0] Gesamtgasgehalt der Flissigphase -
Ve Volumen der Gasphase L
Vi Volumen der Fliissigphase L
Vi Gesamtvolumen L
hg Hohe des Flussigkeitsspiegels mit Begasung mm
hug Hoéhe des Flussigkeitsspiegels ohne Begasung mm

4.5.3 Leistungseintrag

Der Leistungseintrag fir den Ruhrkesselreaktor wurde mit einem Wattmeter (Digital Power
Analyzer 2100, Valhalla Scientific, San Diego, USA) Uuber die Differenz des
Energieaufwands mit und ohne Flissigkeit, bezogen auf das Flissigkeitsvolumen,
berechnet. Die Messungen wurden mit 2,0 L Leitungswasser ohne Begasung und bei
einem Stickstoffgasvolumenstrom von 50 L h-' durchgefhrt.

Im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurde der Leistungseintrag auf Basis des
Blasendurchmessers abgeschatzt. Dieser wurde, wie in Abschnitt 4.5.1 beschrieben, bei
unterschiedlichen Bedingungen gemessen. Die Grundlage der Berechnung ist die
Annahme einer kleinen Blasensaule. Aufgrund der geringen Hoéhe leistet sowohl die
Blasenbildungsenergie als auch die Blasenexpansionsenergie einen Beitrag. Die
Berechnung erfolgte mit Gleichung 3-55 (Weuster-Botz et al. 2001) fir die Druckdifferenz
zwischen Gasein- (Pein) und -ausgang (Po) fur eine Flussigkeitshohe Uber dem
Begasungsorgan von Hrs = 15,7 cm gemal Gleichung 3-56. Als nicht-koaleszierendes
Medium wurde Wasser mit einer Oberflachenspannung von ¢(30 °C) =7,1:102 N m™ und
0(37°C)=7,00102Nm™" sowie einer Dichte von p(30°C)=995.6kgm3 und
pL(37 °C) = 993.3 kg m?® angenommen. Die mittlere Molmasse (M) beziehungsweise
Dichte (p) der verwendeten Gasmischung wurde in Bezug auf den Volumenanteil jeder
Gaskomponente mit der entsprechenden molaren Masse (M) und Dichte (p) aus Tabelle
4.4 additiv berechnet. Fir die Erdbeschleunigung wurden g = 9,81 m s und fir die ideale
Gaskonstante R = 8,314 kJ K kmol"' angenommen.

Tabelle 4.4: Molare Masse sowie Dichte bei 30 °C beziehungsweise 37 °C der Gase CO, COz, Hz
und N2 (National Institute of Standards and Technology 2017).

Molare Masse, Dichte, Dichte,

kg kmol! kg m3 kg m3

30 °C 37 °C
CcoO 28,01 1,11 1,09
CO, 44,00 1,75 1,71
H2 2,02 0,08 0,08

N2 28,01 1,11 1,09
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4.5.4 Mischzeitcharakteristik

Die Mischzeit fur eine Mischgute von 90 % wurde mit einer am Lehrstuhl fir
Bioverfahrenstechnik (TUM, Garching, Deutschland) etablierten Methode an zwei Positio-
nen im Blasensaulenreaktor und Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf bestimmt.

Zwei voneinander unabhangige Sensorstreifen mit je vier, in 5 cm Abstéanden versehenen,
Messpunkten detektieren die Salzkonzentration mit einer Abtastfrequenz von 7-9 s mit
einer Ansprechzeit von 723 us £ 10 ys (Severin et al. 2017). Die Sensoren wurden in der
Reaktorbasis unterhalb der ringférmigen Sintermetallfritte und im oberen Bereich des
Aufstroms positioniert (Abbildung 4.8). 15 mL einer 280 g L' NaCl-Lésung (zur Analyse,
CAS7647-14-5, Labochem International, neoFroxx GmbH, Einhausen, Deutschland)
wurden in die Mitte des Leitrohres des Blasensaulen- beziehungsweise Festbettbiofilm-
reaktors einmalig als Dirac-Impuls zugegeben. Die Aufzeichnung startete in demselben
Moment.

Die Berechnung der Mischgute erfolgte nach Gleichung 3-57 (Chmiel 2011). Die Mischzeit
(B90) ist als jene Zeit definiert, in der die Konzentration im Reaktor maximal £10 % von der
NaCl-Gleichgewichtskonzentration ~ abweicht. = Die = Messungen  wurden  fur
Gasvolumenstrome zwischen 6,25Lh" und 50Lh" Stickstoff und bei einem
Arbeitsvolumen von 25L Leitungswasser im Blasensdulenreaktor und im
Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf durchgefiihrt. Die Drehzahl des Sechs-Blatt-
Scheibenrihrers in der Reaktorbasis wurde auf 25 U min™' eingestellt.

Zugabe der

Markersubstanz r — — = Gaus
(15mL 280 g L' NaCl) |

Abbildung 4.8: Schematische Darstellung des Experimentalaufbaus zur Bestimmung der Mischzeit
am Beispiel des Festbettbiofilimreaktors. Die orangefarbenen Balken zeigen die Positionen der
Sensorstreifen und die Pfeile zeigen die voneinander unabhangigen Messpunkte.
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Mischzeituntersuchungen im Rihrkesselreaktor (2 L Leitungswasser) wurden mit einer
Leitfahigkeitssonde (LF 313T IDS, S| Analytics, Xylem Analytics Germany Sales GmbH &
Co. KG, Weilheim, Deutschland) im Seitenstutzen mit der Zugabe von 1 mL 3 M KCI an
der Flussigkeitsoberflache durchgefiihrt. Die Ansprechzeit der Sonde war 5-6 s und die
Messfrequenz 1 s™.

4.5.5 Charakterisierung des Rieselbettbiofilmreaktors

Grad der Benetzung im Rieselbettbiofilmreaktor

Das Prinzip des Flussigkeitsverteilers des Rieselbettbiofilmreaktors ist detailliert in
Abschnitt 4.1.4 beschrieben. Zur Evaluierung der Funktionalitat des Verteilers wurde der
Grad der Benetzung des Tragermaterials in einem Replikat des Rieselbettbiofilmreaktors
qualitativ bestimmt (Abbildung 4.9).

Abbildung 4.9: Fotografische Darstellung des Aufbaus des Rieselbettbiofiimreaktor-Replikats. Die
Reaktorwand ist zur qualitativen, optischen Evaluierung des Grades der Benetzung mit einem
Acrylglasrohr dargestellt. 1, modifiziertes Prozessmedium fiir Untersuchungen mit C. aceticum
(pH ~8,0) mit Kresolrot; 2, Zulaufpumpe; 3, Flissigkeitsverteiler; 4, abiotisches, mit Leitungswasser
benetztes Tragermaterial; 5, Ablaufpumpe; 6, Flusszelle mit Leitfahigkeitssonde; 7; Ablaufbehalter;
8, Regler fir das Ruhrwerk.

Ein modifiziertes Prozessmedium flr C. aceticum (pH 8; exklusive Spurenelemente,
Vitamine und L-Cystein Hydrochlorid) wurde mit dem Farbindikator Kresolrot (zur Analyse,
CAS 1733-12-6, Carl Roth GmbH + Co. KG, Karlsruhe, Deutschland) versetzt, damit die
FlUussigkeit eine starke violette Farbung annimmt (1). Der Indikator lag in L6sung vor. Das
Tragermaterial wurde in Leitungswasser befeuchtet. Das gefarbte Prozessmedium fir
C. aceticum wurde mit einem konstanten Volumenstrom Uber eine Zulaufpumpe (2) in den
Flussigkeitsverteiler (3) im Replikat beférdert. Der Verteiler wurde solange gefillt, bis der
hydrostatische Druck des angesammelten Mediums die Flissigkeit durch die Poren des
Verteilers drickte. Die farbige Flissigkeit tropfte auf das farbneutrale, feuchte
Tragermaterial (4, Sera Siporax™, Sera GmbH, Heinsberg, Deutschland) und farbte
dieses. Im unteren Bereich des Reaktors war anfangs eine geringe Menge Leitungswasser
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vorgelegt, welche von einer Ablaufpumpe (5) kontinuierlich Gber eine 6,8 mL-Flusszelle
mit einer Leitfahigkeitssonde (6; LF413T, Schott Instruments, S| Analytics, Xylem
Analytics Germany Sales GmbH & Co. KG, Weilheim, Deutschland) gefiihrt und in einem
Behalter (7) aufgefangen wurde. Das Ruhrwerk wurde mit einem Regler (8) auf 16-18 min
' eingestellt. Die Messungen wurden bei Raumtemperatur durchgeftinrt.

Beim Start der Zulaufpumpe wurde eine Spiegelreflexkamera (Sony 65 Alpha, Sony
Europe Limited, UK) mit einer Auslosefrequenz von 6 min' gestartet, welche die
Farbanderung des Tragermaterials aufzeichnete. Die vollstandige Benetzung wurde als
der Zeitpunkt definiert, ab dem die Fotoaufnahmen keine Farbanderung mehr zeigten. Die
Beurteilung erfolgte qualitativ.

Die illustrierte Methodik diente zusatzlich der Funktionalitdtsevaluierung des Flissigkeits-
verteilers mit einer Zulaufrate (L) von 3 mL min"' nach mehrtagigen Langzeitstudien mit
dem Flissigkeitsverteiler und acetogenen Mikroorganismen im Mehrzweckbioreaktor.
Dabei wurde Uberprift, ob die Biomasse im Reaktor die Durchstrémbarkeit des Verteilers
beispielsweise durch Verstopfen der Poren beeinflusst.

Verweilzeitcharakteristik

Die Verweilzeitcharakteristik des Rieselbettbiofiimreaktors wurde experimentell fir das
Festbett und mathematisch fir das Gesamtsystem bestimmt, welches aus zwei
Hauptkomponenten besteht: dem Festbett und dem Flissigkeitsreservoir.

Die Messungen wurden im Rieselbettbiofiimreaktor-Replikat bei vier verschiedenen
Flussraten bei Raumtemperatur durchgefiihrt. Als Vorbereitung wurde das Tragermaterial
mit Leitungswasser befeuchtet und die Poren des Verteilers mit vollentsalztem Wasser
benetzt: Die Zulaufpumpe pumpte das Medium mit 10 mL min"' durch das Replikat bis die
Leitfahigkeitsmessung in der Flusszelle konstant war (Leitfahigkeitswert des Mediums).
Dies diente der gleichmafiigen Benetzung des Tragermaterials mit dem Prozessmedium.
Nachdem die Pumpen (Zulauf und Ablauf) auf den Untersuchungsparameter kalibriert
worden waren, wurde der Prozess fir weitere 10 min kontinuierlich betrieben. Fir die
Verweilzeitcharakteristik wurden 15 mL einer mit Kresolrot-versetzten 280 g L' NaCl-
Lésung in Form eines Dirac-Impulses in den Flissigkeitsverteiler gegeben. Die Anderung
der Leitfahigkeit wurde mit einer Messfrequenz von 12 min™' so lange dokumentiert bis sie
den urspringlichen Wert des Mediums wieder erreicht hatte. Die Messungen wurden mit
und ohne Tragermaterial (300 g Sera Siporax™) durchgefiihrt.

Die Berechnung des Verweilzeitspektrums im Festbett erfolgte tiber eine Transformations-
matrix (Tm) gemaR Gleichung 4-13. Diese ist eine Umrechnungsmatrix zwischen der zu
jedem Zeitpunktt in der Flusszelle gemessenen Konzentrationen (c;) und der
Konzentrationen unmittelbar nach dem Festbett (car). Letztere konnten aus praktischen
Grunden nicht direkt gemessen werden. Die Bestimmung der Transformationsmatrix
erfolgte anhand der Leitfahigkeitsmessungen ohne Tragermaterial. Dabei wurde
angenommen, dass cat zum Pulszeitpunkt (t,) gleich der Pulskonzentration und zu allen
anderen Zeitpunkten t gleich Null ist. Die Verweilzeitdichtefunktion des Festbettes wurde
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anschlieftend unter Verwendung der ermittelten Matrix und der Leitfahigkeitsmessungen
mit Tragermaterial anhand Gleichung 4-13 naherungsweise berechnet.

Car = Tm - Cz 4-13
CaT Konzentrationsvektor unmittelbar nach gL’
dem Festbett fur alle Zeitpunkte t
Twm Transformationsmatrix -
Cz Gemessener Konzentrationsvektor in gL’

der Flusszelle fir alle Zeitpunkte t

Die Verweilzeitcharakteristik des Gesamtsystems wurde auf Basis der Verweilzeitdichte-
funktion des Festbettes erstellt: Anhand dieses Spektrums ist die Menge des Analyten, die
das Flussigkeitsreservoir zum Zeitpunktt erreicht, bekannt. Durch den Sechs-Blatt-
Scheibenrlhrer im Fllssigkeitsreservoir bei 16-18 U min' und den sehr geringen
Flussraten wird von einer idealen Ruckvermischung (CSTR) ausgegangen. Die Verteilung
der ankommenden Menge Analyt wurde im Intervall von 5 s nach Gleichung 3-67 additiv
Uber die Zeit berechnet.

Die mittlere hydraulische Verweilzeit (t) wurde basierend auf Gleichung 3-38, naherungs-
weise nach Gleichung 4-14 bestimmt (Levenspiel 1999).
Yiti-ci- At

t= 2iCi - At; 14

Als Kontrolle konnte die mittlere hydraulische Verweilzeit als der Zeitpunkt bestimmt
werden, an dem die Flache der Verweilzeitsummenfunktionen nach Gleichung 4-15 gleich
sind.

i oo
fF(t) dt = f (1-F®) - dt 4-15
0 t

Die Bodensteinzahl wurde durch Fehlerquadratminimierung von Gleichung 4-16
berechnet. Gleichung 4-16 ist fir geringe Bodensteinzahlen (Bo < 100) und flir offene
oder geschlossene Systeme bei definierten Randbedingungen glltig. Diese geben vor,
dass bis zum Eingang und ab dem Ausgang des geschlossenen Systems Pfropfen-
strdmung herrschen muss. Bei offenen Systemen wird ungestortes Stromungsverhalten
beim Eingang beziehungsweise Ausgang der Stromung vorausgesetzt (Levenspiel 1999).

1 Bo (1-9)?
E©) =5 |— .eB°" 70 4-16
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4.6 Methoden zur Prozessanalytik

Zur Beurteilung der chemolithautotrophen Umsetzung von Synthesegas durch acetogene
Mikroorganismen wurden wenige Milliliter der Biosuspension aus den Anaerobflaschen
beziehungsweise dem Reaktor entnommen und aufbereitet. Die Methoden zur
Prozessanalytik werden im folgenden Kapitel erklart.

4.6.1 Biotrockenmassebestimmung

Zur Biotrockenmassebestimmung wurde die optische Dichte der Biosuspension bei einer
Wellenlange von 600 nm (ODsgo) im Einstrahlphotometer (Genesys 10S UV-VIS, Thermo
Fisher Scientific, Neuss, Deutschland) gemessen. Diese korreliert bis zu einem Wert von
0,3 uber einen konstanten, stamm-spezifischen Faktor (f) nach Gleichung 4-17 linear mit
der Biotrockenmassekonzentration (BTM). Fur héhere Zelldichten wurde die Probe mit
einer 1:10-phosphatgepufferten Salzlésung (PBS) im entsprechenden Verhaltnis
verdunnt.

BTM = fuo - ODsgoo 4-17
BTM Biotrockenmassekonzentration gL’
fmo Stammspezifischer ODgoo- g L' ODgho

BTM Korrelationsfaktor
ODsoo Optische Dichte bei 600 nm -

Der Korrelationsfaktor fi wurde individuell fir C. aceticum (fca=0,57 gL' OD") und
C. carboxidivorans (fcc = 0,48 g L' OD™") von Alexander Mayer beziehungsweise Kathrin
Doll (Lehrstuhl fir Bioverfahrenstechnik, TUM, Garching, Deutschland) bestimmt (Mayer
und Weuster-Botz 2017; Doll et al. 2018).

4.6.2 Produktquantifizierung mittels HPLC-Analytik

Die in den chemolithoautotrophen Prozessen produzierten Metabolite (Acetat, Ethanol,
Butyrat, Butanol, Hexanoat und Hexanol) konnten mittels Hochleistungsflissigkeits-
chromatographie (HPLC) quantifiziert werden. Die suspendierten Zellen wurden mit einem
Filter (Spritzenvorsatzfilter, Chromafil RC-20/15 MS, 0,2 um, Macherey-Nagel GmbH &
Co. KG, Duren, Deutschland) aus der Probe entfernt, das Filtrat in eine Rollrandlasche
(N11, flacher Boden, Macherey-Nagel GmbH & Co. KG, Diren, Deutschland) Gberflihrt
und mit einer Aluminiumkappe mit Septum (N11 Aluminium Bordelkappe, Macherey-Nagel
GmbH & Co. KG, Duren, Deutschland) gasdicht verschlossen. Weitere 900 uL Filtrat
wurden in einem gasdichten Mikrozentrifugiergefald (Eppendorf safe-lock microcentrifuge
tubes, 1,5 mL, polypropylene, Eppendorf AG, Hamburg, Deutschland) mit gasdichtem
Verschluss (engl. safe-lock) fur die Hexanolaufbereitung uberfuhrt. Bis zur Weiterver-
arbeitung beziehungsweise Vermessung wurden alle Proben bei 4 °C gelagert. Fir die



Material und Methoden 97

Hexanolaufbereitung wurden 900 uL des Filtrats mit 300 uL Ethylacetat (= 99.5 %,
CAS147-78-8, Carl Roth GmbH+Co.KG, Karlsruhe, Deutschland) in einer Schwingmuhle
(MM200, Retsch GmbH, Haan, Deutschland) extrahiert. Die organische Phase wurde in
eine Rollrandflasche mit Mikroeinsatz (Macherey-Nagel GmbH & Co. KG, Diren,
Deutschland) tberfihrt und bis zur Messung bei 4 °C gelagert.

Die Proben wurden in einem HPLC-System (Finnigan Suerveyor, Thermo Fisher
Scientific, Waltham, USA) mit einer Vorsaule (Micro-Guard Cation H Cartridge, Bio-Rad
Laboratories GmbH, Minchen, Deutschland) und gekoppelter lonenaustausch-
chromatographiesaule (Aminex-HPX-87H, Bio-Rad Laboratories GmbH, Minchen,
Deutschand) und einem Brechungsindex-Detektor (engl. refractive index (RI), Finnigan
Suerveyor Rl Plus Detector, Thermo Fisher Scientific, Waltham, USA) fir maximal
120 min vermessen. Als Injektionsvolumen wurden 10 uL gewahlt. Die Saulentemperatur
wurde Uber einen Saulenofen (Thermostat, Jetstream 5-85 °C, Knauer Wissenschaftliche
Gerate GmbH, Berlin, Deutschland) je nach Produktspektrum auf 60 °C (Acetat, Ethanol)
beziehungsweise 40 °C (langerkettige Sauren und Alkohole) bei einer Flussrate von
0,6 mL min"' 5 mM H,SO. eingestellt. Mittels externer Standards wurde eine Kalibrier-
gerade fir die Auswertung der Chromatogramme erstellt.

4.6.3 Gasaufnahme und -umsatzbestimmung mittels Abgasanalytik

Zur Beurteilung chemolithoautotropher Prozesse war der Eingangsvolumenstrom der
unterschiedlichen Gase bekannt. Der Abgasvolumenstrom konnte Uber die Abgasanalytik
quantifiziert werden:

Das Abgas stromte vom Reaktor Uber eine Flasche mit Trocknungsmittel und einen
Sterilfilter zu einem Massendurchflussmesser (MFM), der den Gesamtgasvolumenstrom
misst. Da der Massendurchflussmesser nur auf ein Gas oder eine Gasmischung kalibriert
sein kann, sich die Zusammensetzung aber durch den Verbrauch der Bakterien andert,
muss der gemessene Ausgangsgasvolumenstrom anhand eines Mischgas-
koeffizienten (fuek) nach Gleichung 4-18 umgerechnet werden.

Vabgas = Viem - fuek 4-18
VAbgas Tatsachlicher Gasvolumenstrom des Mischgases im Abgas Lh”
VvEm Mittels MFM gemessener Gasvolumenstrom im Abgas Lh”
fvek Mischgaskonversionsfaktor der Gaszusammensetzung -

Der Mischgaskoeffizient (fuck) wurde Uber den Anteil des Gasesi (xi) und den Gas-
konversionsfaktor (f;) fir alle Gase i nach Gleichung 4-19 berechnet. Der Gaskonversions-
faktor wurde Uber die Steigung einer Kalibriergerade flir verschiedene Gasvolumenstréme
des reinen Gases i im Massendurchflussmesser empirisch bestimmt.
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1

fmek = - 4-19
Y x - i)
X Anteil des Gases i in der Gasmischung -
fi,i Gaskonversionsfaktor des Gases i fir den MFM -

Die Gaszusammensetzung wurde mittels eines Mikro-Gaschromatographen (490 Micro
GC, Agilent Technologies, Santa Clara, USA) im 10-Minuten-Takt vermessen. Die
chromatographische Trennung erfolgte Uber eine 1m Cox HI-Saule bei 80 °C und wurde
mit Thermalleitfahigkeitsdetektoren (Agilent Technologies, Santa Clara, USA) auf den
Gehalt analysiert. Die Auswertung der Chromatogramme erfolgte Uber eine Kalibrierung
am Ende der Untersuchungen durch eine Kurzschlussschaltung des Eingangs- und
Ausgangsgasvolumenstroms bei unterschiedlichen Gaszusammensetzungen. Eine
Kalibriergerade erméglichte die Korrelation der Peakflachen und der Gasanteile.

Zur Berechnung des Partialdruckes eines Gases i wurde der Volumengasanteil (xi) mit
dem Gesamtdruck (P) unter der Annahme idealer Gase nach Gleichung 3-36 multipliziert.

Zur Bestimmung der Gasaufnahme (rc) und -umsatzrate (X;) wurde das ideale Gasgesetz
verwendet (Gleichung 4-20 und 4-21).

_ (VG,ein : Xi,ein - VG,aus : Xi,aus) . P

Gasaufnahme: re Ve RT 4-20
_ e
Gasumsatz: X (VG,ein i Xi,ein) . P 4-21
A R-T
re Volumetrische Aufnahmerate des Gases G mol L' h'!
V6 einfaus Tatsachlicher Eingangs- L h”
/Ausgangsgasvolumenstrom
P Gesamtdruck bar
R Ideale Gaskonstante 0,08314 L bar K' mol’
% Gasumsatz -

Durch die Definition der volumetrischen Aufnahmerate (rg) der Gase G (CO, CO, und Hy)
nach Gleichung 4-20 entsprechen positive Werte der Gasaufnahmerate, wahrend
negative Aufnahmeraten nur durch die Bildung der Gase entstehen kénnen und in dieser
Arbeit als Bildungsraten bezeichnet werden.
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5 Gestaltung und Charakterisierung des
Mehrzweckbioreaktors?

Der Mehrzweckbioreaktor ermdglicht den Betrieb eines konventionellen Rihrkesselreak-
tors und drei weiterer Laborreaktoren. Folgende vier Ausfuhrungen sind méglich:

i.  Ruhrkesselreaktor (STR; engl. stirred-tank bioreactor)

ii. Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (GLR; engl. gas-lift bioreactor)
iii. Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf (PBR; engl. packed-bed biofilm reactor)
iv.  Rieselbettbiofilmreaktor im Gegenstrom (TBR; trickle-bed biofilm reactor)

5.1 Gestaltung des Mehrzweckbioreaktors

5.1.1 Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf

Fir eine optimale Nutzung des Volumens des zylinderférmigen Reaktors wurde das
Prinzip des inneren Umlaufs mit einem Leitrohr gewahlt (siehe Abbildung 4.2 B-I). Daflr
wurde ein Edelstahlzylinder um die Rihrwelle des Rihrkesselreaktors konzentrisch zum
Reaktorumfang eingebaut. Das Innere des Zylinders formte den Abstrom, der aul3ere
Bereich den Aufstrom. Das begaste Volumen sollte mdglichst grol3 sein. Die Ruhrwelle
des Mehrzweckbioreaktors sollte nicht ausgebaut werden, um bei Bedarf eine Anwendung
radialer oder axialer Rihrer fir die Unterstlitzung der Homogenisierung beziehungsweise
die Beschleunigung des Flussigkeitsstroms zu ermdéglichen. Der minimale Innendurch-
messer des Leitrohres wurde unter Bertcksichtigung dieser Anwendungen gewahlt. Fur
eine gute Gasversorgung und ausreichend schnelle Flussigkeitszirkulation wurde das
Flachenverhaltnis der Querschnittsflachen des Aufstroms (A;) und des Abstroms (Aq4) aus
Konstruktionsgriinden mit 3,68 gewahlt.

Die Begasung erfolgte im Aufstrom mit einer ringférmigen Sintermetallfritte mit einer
Porositat von 31 % und einer mittleren PorengréfRe (MFP, engl. mean flow pore size) von
1,2 ym, um moglichst kleine Gasblasendurchmesser gleichmaRig tber den Aufstromquer-
schnitt zu generieren. Untersuchungen zum Begasungsprofil der mafangefertigten
Begas-ngseinheit mit Stickstoff bei einer vergleichbaren Wassersaule wie im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf, in einem mit Leitungswasser gefillten 10-
Liter-Becherglas zeigten eine gleichmafige Begasung flr Gasvolumenstréme gréRer und

2 Teile dieses Kapitels sind publiziert in: Riegler P, Chrusciel T, Mayer A, Doll K, Weuster-Botz D
(2019): Reversible retrofitting of a stirred-tank bioreactor for gas-lift operation to perform synthesis
gas fermentation studies. Biochemical Engineering Journal, 2019, 141:89-101.
https://doi.org/10.1016/j.bej.2018.09.021
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gleich 6,25 L h™'. Die Beurteilung erfolgte qualitativ. Fotoaufnahmen sind exemplarisch in
Abbildung 5.1 gezeigt.

2,50 L h' 6,25 L h 12,50 L b 25,00 L h!

Abbildung 5.1: Begasungshomogenitat der ringférmigen Sintermetallfritte mit reinem Stickstoff in
Leitungswasser im 10-Liter-Becherglas bei unterschiedlichen Gasvolumenstromen.

Die ringférmige Sintermetallfritte wurde im aufleren Bereich des Edelstahlzylinders auf
einer Lochplatte (Bohrungen: AD: 0,8 cm) in einer Hohe von 46 mm positioniert, um
ausreichend Platz fir moégliche Sensorik (T, pH) zu haben. Der Durchmesser der
Lochplatte wurde identisch mit dem Reaktordurchmesser gewahlt. Dadurch wurde das
Leitrohr Gber die Reaktorwand im Reaktor fixiert. Die Flussigkeitszirkulation konnte durch
die Lochplatte erfolgen. Die ringformige Sintermetallfritte belegte 72 % der
Querschnittsflache des Aufstroms, wodurch in 28 % dieser Flache die
Flissigkeitszirkulation moéglich war. Die Kontaktflache der ringférmigen Sintermetallfritte
zur Begasung betrug 28,8 cm?. Dies entsprach 32 % der Aufstrom-Querschnittsflache.

Das Arbeitsvolumen wurde mit 2,5 L gewahlt um ein ausreichend grof3es Kopfraum-
volumen zu ermdglichen. Die Hbhe des Leitrohres wurde 18 mm unterhalb des
Flissigkeitsspiegels definiert (H.,r =20 cm), um ausreichend Volumen (~221 mL) flr
Probenahmen zur offline-Prozessanalytik zu haben.

Die Temperaturregelung im RuUhrkesselreaktor erfolgte mittels eines Heiz- und eines
Klhlstabes. Der Warmeaustausch war durch die ideale Rulckvermischung im
Rlhrkesselreaktor zufriedenstellend und zeigte keine negativen Effekte. Im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf kam es zum unmittelbaren Zelltod am Heizstab.
Abbildung 5.2 A1 zeigt eine fotografische Aufnahme adsorbierter Bakterien nach einem
Satzprozess bei Standardbedingungen mit C. carboxidivorans (Daten nicht gezeigt). Das
Phanomen wird im Vergleich zum Ruhrkesselreaktor mit der Hypothese von geringeren
Flissigkeitsgeschwindigkeiten erklart, wodurch die lokalen Temperaturspitzen in der Nahe
des Heizstabes zum Zelltod flhren. Zur Losung dieses Problems wurde die Suspension
nachfolgend nur mit einem speziell angefertigten Heizmantel Gber die Reaktorwand des
Stahlkessels schonend temperiert.

Erste autotrophe Satzprozesse (Vr=2,5L; 37°C; pHo6; 1bar; Gen=5LL"h";
C0O:C0O24:1) ohne pH-Kontrolle mit C. carboxidivorans zeigten zunachst massiven
Zellaustrag an der Flussigkeitsoberflache des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf,
der deutlich an den Biomasserickstanden im Kopfraum des Reaktors (A2) und der
geringen optischen Dichte (ODeoo) der Zellsuspension (B) zu erkennen war (Abbildung
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5.2). Eine mogliche Erklarung bietet der Mechanismus des Gasblasenaustritts aus der
Flissigkeit (siehe Abschnitt 3.5.2). Die Gasblasen steigen auf, ein dlinner Flissigkeitsfilm
bildet sich am Scheitel der Gasblase und reif’t bei einer kritischen Filmdicke. Die Gasblase
tritt aus der Flussigkeit. Die Fllssigkeit aber wird in zwei entgegengesetzte Richtungen
der Vertikalen beschleunigt und erzeugt einen Flussigkeitsstrahl mit hoher Energie. Es ist
moglich, dass dieser Flussigkeitsstrahl den Zellaustrag an der Flussigkeitsoberflache
verursacht hat.

Zur Beseitigung dieses Phanomens wurde eine Lochplatte aus rostfreiem Edelstahl
(Bohrungen: AD: 0,8 cm) mit dem Durchmesser des Reaktorquerschnitts direkt oberhalb
der FlUssigkeitsoberflache positioniert. Ein Vergleich desselben Satzprozesses mit und
ohne Lochplatte an der Flissigkeitsoberflache und mit der Verwendung des Heizmantels
anstatt des Heizstabes bei Standardbedingungen (Vr=2,5L; 37°C; pHo6;
Gen=5LL"h";, CO:CO, 4:1) ohne pH-Kontrolle mit C. carboxidivorans zeigte
vernachlassigbaren Zellaustrag im Kopfraum (Abbildung 5.2 A3). Der Verlauf der
optischen Dichte (ODeoo) in Abbildung 5.2 B zeigt die charakteristische Wachstumskurve
von Bakterien (siehe Abbildung 3.19), weshalb davon ausgegangen wird, dass das
Problem behoben wurde.

Die Vermeidung des Zellaustrags mit der Lochplatte konnte damit erklart werden, dass die
Flache flr den Zellaustrag durch die Ldocher deutlich verringert war. Eine zusatzliche
Erklarung koénnte die temporare Anlagerung ausgetragener Biomasse an der Lochplatte
und ein darauffolgendes Abwaschen dieser Biomasse durch die abtropfende Flissigkeit
sein. Die Verwendung der Lochplatte ist kostengulinstig sowie nicht-invasiv und wurde im
Rahmen dieser Arbeit fir die Untersuchungen im Mehrzweckbioreaktor verwendet.

0,8
'““.90‘ o0
o086
- 04 B
@
- 0,2
C.E% R 0,0

Prozesszeit, d

Abbildung 5.2: Exemplarische Darstellung aufgetretener Komplikationen bei der Inbetriebnahme
des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf am Beispiel eines Satzprozesses mit
C. carboxidivorans (Vr =2,5L; 37 °C; pHo 6; 1 bar; 5L L" h'; CO:CO2 4:1) ohne pH-Kontrolle:
A1, Heizstab mit adsorbierter Biomasse; A2, Kopfraum nach einem Satzprozess ohne Lochplatte;
A3, Kopfraum im Satzprozess mit Lochplatte; B, Verlauf der optischen Dichte (ODsoo) Uber die
Prozesszeit im Satzprozess mit (®) und ohne (O) Lochplatte.

Um die Homogenisierung im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf zu charakterisieren,
wurden simultane Mischzeituntersuchungen nach Abschnitt 4.5.4 im oberen Bereich des
Aufstroms (A, Aufstrom) und im unteren Bereich des Abstroms (B, Totraum) bei
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unterschiedlichen Nz-Begasungsraten (2,5-20 L L' h'') mit Leitungswasser bei Raum-
temperatur durchgefuhrt. Qualitatskriterium war eine Mischgute von 90 %. Der zeitliche
Verlauf der Mischgite ist beispielhaft fiir einen N.-Gasvolumenstrom von 12,5L h™
(5 LL"h™" in Abbildung 5.3 dargestellt (schwarz).
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Abbildung 5.3: Zeitlicher Verlauf der relativen Leitfahigkeit im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf mit kontinuierlicher Stickstoffbegasung bei 12,5L h-' (6L L' h') in 2,5 L Leitungswasser
ohne (schwarz) und mit (grau) unterstitzter Durchmischung am Boden des Reaktors (Totraum-
volumen: Vtr = 0,47 L) durch einen Sechs-Blatt-Scheibenriihrer (N =25 U min-'). T~18 °C. Puls:
15mL 280 gL' NaCl-Lésung. A, Messdaten der Sonde im oberen Bereich des Aufstroms;
B, Messdaten in der Basis des Blasensaulenreaktors (Totraum). Die Vertikalen zeigen die
Mischzeit bei einer Mischgtite von 90 % (Bs0), die Horizontalen die obere (1,1) und die untere (0,9)
Grenze der gewiinschten Mischgiite.

Alle Messungen zeigten einen schnellen Anstieg der relativen Leitfahigkeit nach der
Zugabe der Markiersubstanz (15mL 280gL" NaCl) in beiden Bereichen des
Blasensaulenreaktors. Eine Mischgtite von 90 % wurde bei 12,5 L h™' erst nach 18 min im
Aufstrom beziehungsweise nach 26 min im Totraum erreicht. Als Grund wurde eine
ungleichmaflige Durchmischung im Totraum (V+1r) unterhalb des Aufstroms des Blasen-
saulenreaktors vermutet (siehe Abbildung 5.4). Um diese Inhomogenitatseffekte zu
minimieren, wurde ein radialférdernder Sechs-Blatt-Scheibenrtihrer (Typ Rushton,
Dimensionen siehe Abbildung A.4 im Anhang) im Totraumvolumen an der Rihrwelle auf
einer Hohe von 3,3 cm positioniert (siehe Abbildung 5.4) und bei weiteren Mischzeit-
untersuchungen mit 25 U min', 50 U min"" und 100 U min"! betrieben. Die Ergebnisse flr
25 U min"' sind beispielhaft in Abbildung 5.3 dargestellt (grau). Die Untersuchungen bei
5,0 L L' h™" mit 25 U min™" zeigten geringere Mischzeiten von etwa 2 min. Diese waren im
Aufstrom und in der Basis des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf vergleichbar. Die
Daten der Mischzeituntersuchungen bei Nz-Gasvolumenstromen von 2,5-20,0 L L' h™
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zeigten einen vergleichbaren Einfluss des Sechs-Blatt-Scheibenrthrers auf die
Homogenisierung im Blasensaulen- sowie Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf.
Aufgrund dieser Messdaten wurden in dieser Arbeit alle Experimente im Blasensaulen-
sowie Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf mit dem Sechs-Blatt-Scheibenrihrer in
der Reaktorbasis bei 25 U min™' durchgefiihrt. Die Verwendung des Rlhrers war nicht
leistungseintragsrelevant (Daten nicht gezeigt).

Nach allen Anderungen bei der Gestaltung des Blasenséaulenreaktors mit innerem Umlauf
wurde das Volumen der erganzten Reaktoreinbauten (aus Abschnitt 4.1.2) mit 171 mL
bestimmt. Die Reaktoreinbauten des Ruhrkesselreaktors (Stromungsbrecher, Begasungs-
rohr, Heizstab, Kuhlstab, Temperatursensor und pH-Sonde) haben im Vergleich dazu ein
Volumen von 55 mL.

Alle Spezifikationen des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf sind in Tabelle 5.1
zusammengefasst und schematisch in Abbildung 5.4 dargestellt.

Tabelle 5.1: Zusammenfassung der Spezifikationen des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf.

Mehrzweckbioreaktor

Hr Reaktorhdhe cm 30,00
IDr Reaktordurchmesser cm 12,50
Hr/IDr  Ho&he-Durchmesser-Verhaltnis - 2,40

Reaktorvolumen L 3,68

Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf

VR Arbeitsvolumen L 2,50
\% Volumen im Aufstrom (begast) L 1,57
\Z Volumen im Abstrom (unbegast) L 0,46
V1r Totraumvolumen (unbegast) L 0,47
Hir Hohe des Leitrohres cm 20,00
H Héhe des FlUssigkeitsspiegel cm 21,77
Hrs Hohe des Fliussigkeitsspiegel Uber der Begasungseinheit cm 15,67
Ho Hoéhe der Offnungen des Leitrohres cm 4,30
Hra Hohe des Sechs-Blatt-Scheibenrihrers cm 3,30
Ar Querschnittsflache des Aufstroms cm? 94,16
Adg Querschnittsflache des Abstroms cm? 25,61

Ar-Ag-Verhaltnis - 3,68
Asur Querschnittsflache der Sintermetallfritte cm? 67,50
Asr Begasungsflache der Sintermetallfritte cm? 29,85

Asr-A-Verhaltnis - 0,32
AL Durchstrémbare Querschnittsflache des Aufstroms cm? 26,66

Minimale Begasungsrate Lh' 6,25

Volumen der Reaktoreinbauten L 0,17
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Abbildung 5.4: Schematische Darstellung der Spezifikationen des Blasensaulenreaktors mit
innerem Umlauf im vertikalen (A) und horizontalen Querschnitt (B). Die Abkirzungen sind im Detail
in Tabelle 5.1 aufgelistet. Hohenmessungen sind in Millimeter angegeben.
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5.1.2 Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf

Die Grundlage fiir den Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf bietet der Blasensaulen-
reaktor mitinnerem Umlauf. Der Umbau erfolgte, wie in Abschnitt 4.1.3 beschrieben, durch
den Einsatz von 300 g Tragermaterial.

Untersuchungen zur Eignung verschiedener Tragermaterialien

Die Eignung verschiedener Tragermaterialien (Sera Siporax™, Sera Biopur™, Fluval
BioMax™ und Eheim Substrat Pro™) fiir die Untersuchungen der acetogenen Mikroorga-
nismen Clostridium aceticum und Clostridium carboxidivorans im Festbettbiofilmreaktor
mit innerem Umlauf wurde in Voruntersuchungen in Anaerobflaschen im Satzverfahren im
Parallelansatz tberprtift (siehe Abschnitt 4.2.4). Details zu den unterschiedlichen Formen
und Materialeigenschaften der potentiellen Tragermaterialien sind in Abschnitt 4.4.1
zusammengefasst.

Als Erstes wurde der Einfluss der Tragermaterialien auf die optische Dichte (ODggo) und
den pH Uber mindestens drei Tage im jeweiligen Vorkulturmedium fir C. aceticum und
C. carboxidivorans bei 30 °C oder 37° C im Schittelinkubator bei 100 U min"' beobachtet.
Im Anschluss wurden Untersuchungen mit C. aceticum und C. carboxidivorans in
Anaerobflaschen im Satzverfahren bei denselben Bedingungen mit etwa 7 g Trager-
material bei autotrophen Bedingungen und einem Druck von 2 bar durchgefiihrt. Die
Gaszusammensetzung fir C. aceticum wurde mit H2:CO2 4:1 und fur C. carboxidivorans
mit CO:CO- 4:1 gewahlt. Der pH des Mediums zu Beginn war pH 7,8 flr Untersuchungen
mit C. aceticum und pH 6,0 mit C. carboxidivorans. Die Experimente wurden mit einer
initialen optischen Dichte (ODsgo) von 0,1 gestartet. Als Referenz wurden weitere drei
Flaschen ohne Tragermaterial parallel untersucht.

Der Druckabfall durch den Gasverbrauch der acetogenen Bakterien wurde bei der
Annaherung des Atmospharendrucks wieder auf die Initialbedingungen kompensiert. Zur
Untersuchung der Oberflache des Tragermaterials auf mogliche Primaradsorption der
Bakterien oder Biofilmbildung wurden die Prozesse in den Anaerobflaschen zu
unterschiedlichen Zeitpunkten abgebrochen, das Tragermaterial aufbereitet (Abschnitt
4.4.2) und seine Oberflache im Rasterelektronenmikroskop analysiert (Abschnitt 4.4.3).

Die abiotischen Untersuchungen zeigten keine signifikanten Anderungen der optischen
Dichte (ODeoo) und des pH Uber die untersuchte Prozesszeit. Fiir das Material Eheim
Substrat Pro™ wurden absolut hohere optische Dichten (ODsoo) gemessen. Die anderen
Materialien zeigten dieselben Werte wie der Referenzansatz (Daten nicht gezeigt).

Der Verlauf der optischen Dichte (ODeoo) bei den Untersuchungen in Anaerobflaschen mit
C. aceticum (Abbildung 5.5) zeigte keine signifikanten Unterschiede mit Ausnahme des
Materials Eheim Substrat Pro™. Die optische Dichte (ODeoo) stieg bei den Untersuch-
ungen mit Eheim Substrat Pro™ nach neun Tagen bis zu einem Endwert von 4,1 nach
20 Tagen an (Daten nicht gezeigt). Die qualitative Beurteilung der Suspension in der
Anaerobflasche liel erkennen, dass Eheim Substrat Pro™ in viele Einzelteile zerfallen
war.
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Abbildung 5.5: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeoo) autotropher Satzverfahren mit
C. aceticum (oben: 30 °C; pHo 7,8; Po = 2 bar; H2:CO2 4:1) und C. carboxidivorans (unten: 37 °C;
pHo 6,0; Po =2 bar; CO:CO:2 4:1) in Anaerobflaschen im Schittelinkubator bei 100 U min-' mit
unterschiedlichen Tragermaterialien: O, Referenz (kein Tragermaterial); A, Sera Siporax™;
O, Sera Biopur™; ¢, Fluval BioMax™. Die vertikalen Volllinien zeigen die Zeitpunkte der
Nachbegasung auf den Ausgangsdruck (Po). Die gestrichelten Vertikalen zeigen den Zeitpunkt der
Isolation von Tragermaterial aus einem der drei Ansatze.

Der Verlauf der Acetatkonzentration war fir alle Ansatze mit C. aceticum vergleichbar mit
der Referenz (Daten nicht gezeigt). Nach flinf Tagen und nach acht Tagen wurde je ein
Ansatz mit Tragermaterial abgebrochen (gestrichelte Vertikale in Abbildung 5.6). Ab dem
ersten Abbruch wurden keine Standardabweichungen mehr flir diese Parallelansatze
angegeben, da es sich dann nur noch um Zweifach- oder Einfachansatze handelte.
Zweifachansatze zeigten eine gute Ubereinstimmung (Daten nicht gezeigt).

Die Untersuchungen mit C. carboxidivorans zeigten signifikante Unterschiede im Verlauf
der optischen Dichte (ODsoo) nach drei Tagen (Abbildung 5.5). In Untersuchungen mit den
makropordsen Tragermaterialien Sera Siporax™ und Fluval BioMax™ wurde anndhernd
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die optische Dichte (ODeoo) des abiotischen Mediums vor Inokulation erreicht. Die anderen
Ansatze zeigten vergleichbar konstante Werte um 1,0. Der Verlauf der
Produktkonzentrationen (Acetat, Ethanol, Butyrat und Butanol) war fir alle Materialien mit
Ausnahme von Eheim Substrat Pro™ vergleichbar. Untersuchungen mit Eheim Substrat
Pro™ zeigten geringere Ethanol-, Butyrat- und 1-Butanolkonzentrationen (Daten nicht
gezeigt). Je ein Ansatz mit Tragermaterial wurde nach drei Tagen und nach 14 Tagen
abgebrochen.

Sera Siporax™ Fluval BioMax™

abiotisch

Clostridium
aceticum |

Clostridium
carboxigivorans

Abbildung 5.6: Aufnahmen der Tragermaterialoberflache im Rasterelektronenmikroskop bei 600-
facher (A1) und 1.500-facher (A2, B, C) VergrofRerung bei abiotischen Bedingungen (A), nach acht
Tagen Satzprozess in Anaerobflaschen mit C. aceticum (B) und nach 14 Tagen Satzprozess in
Anaerobflaschen mit C. carboxidivorans (C) mit Sera Siporax™ (1) und Fluval BioMax™ (2).

Die Aufnahmen der abiotischen Oberflache der Materialien Sera Siporax™ und
Fluval BioMax™ sowie nach den Untersuchungen in Anaerobflaschen mit C. aceticum und
C. carboxidivorans im Rasterelektronenmikroskop sind in Abbildung 5.6 dargestellt. Auf
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den Oberflachen der Tragermaterialien Sera Siporax™ und Fluval BioMax™ konnte nach
den Untersuchungen mit C. aceticum im Vergleich zu den mikroskopischen Aufnahmen
der Oberflachen der abiotischen Tragermaterialien qualitativ Unterschiede beobachtet
werden. Die charakteristische Stabchenform des Bakteriums war nicht zu erkennen
(vergleiche Abbildung 3.1). Stattdessen konnten Kugelformen an der Oberflache
identifiziert werden.

Die Aufnahmen der Oberflache des Tragermaterials nach den Untersuchungen in
Anaerobflaschen mit C. carboxidivorans zeigten den adsorbierten Mikroorganismus in
Stabchenform. Die Aufnahmen zeigten, dass C. carboxidivorans bevorzugt an rauen
Oberflachen des Materials adsorbierte und sowohl einzel-, als auch mehrschichtig an der
Oberflache vorlag.

Die mikroskopischen Analysen der anderen Materialien zeigten keine adsorbierten
acetogenen Mikroorganismen (Aufnahmen nicht gezeigt).

Diskussion

Vier unterschiedliche Tragermaterialien wurden in Anaerobflaschen im unkontrollierten
Satzverfahren untersucht, um ihren Einfluss auf die optische Dichte (ODsoo), den pH und
den Metabolismus der acetogenen Bakterien C. aceticum und C. carboxidivorans zu
quantifizieren. Dabei wurde auch beobachtet, ob sich die Mikroorganismen bereits durch
Primaradsorption auf die Oberflache des Tragermaterials anlagerten. Die Immobilisierung
sowie die Biofilmbildung wurde mit C. carboxidivorans auf anderen Materialien wie zum
Beispiel auf einem Cordierit-basierten Monolithen oder auf AnoxKaldnes K1™ publiziert
(siehe Abschnitt 3.4.5) (Shen et al. 2014a; Shen et al. 2017).

Die abiotischen Untersuchungen zeigten keinen Einfluss des Tragermaterials auf die
optische Dichte (ODeoo) und den pH des Mediums bei den untersuchten Bedingungen.
Dadurch wird angenommen, dass die Anderung aller MessgréRen ausschlieRlich durch
biologische Aktivitat erfolgte.

Die Materialien hatten keinen Einfluss auf die metabolische Aktivitdt von C. aceticum, da
das Wachstum und die Produktbildung bei allen Ansatzen mit Ausnahme von
Eheim Substrat Pro™ vergleichbar waren. Eheim Substrat Pro™ wurde vermutlich durch
Stoffwechselprodukte angegriffen und dadurch zersetzt. Dadurch ist dieses Material fir
den universellen Gebrauch als Tragermaterial ungeeignet. Im Vergleich zu der Referenz
wurde mit allen Materialien keine signifikante Abnahme der optischen Dichte (ODsoo)
gemessen, die Primaradsorption der Mikroorganismen auf dem Tragermaterial anzeigen
konnte. Dennoch zeigten mikroskopischen Analysen im Rasterelektronenmikroskop
Kugelformen, die in den Aufnahmen des abiotischen Tragers nicht beobachtet wurden.
Die Kugelformen kdnnten Sporen von immobilisiertem C. aceticum sein, wie Braun und
Co-Autoren die Sporenbildung von C. aceticum bereits darstellten (Braun et al. 1981).

Die Untersuchungen mit C. carboxidivorans zeigten keinen Einfluss der Tragermaterialien
auf seine Produktbildung. Das acetogene Bakterium adsorbierte auf die Materialien Sera
Siporax™ und Fluval BioMax™, was aus der Abnahme der optischen Dichte (ODeoo)
gefolgert und mit Aufnahmen im Rasterelektronenmikroskop bestatigt werden konnte.
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Eine interessante Beobachtung ist, dass die Adsorption erst nach zwei Tagen bei
geringem Druck des gasformigen Substratgemisches begann und durch die
Nachbegasung irreversibel war.

Die makroporésen Materialien Sera Siporax™ und Fluval BioMax™ sind den Vorunter-
suchungen zufolge fir eine Anwendung im Festbettbiofiimreaktor geeignet. Die massive
Keramik Sera Biopur™ zeigte keine negativen Effekte, allerdings neigten die
Mikroorganismen auch nicht zu Anlagerung auf diesem Material. Das kugelférmige
Material Eheim Substrat Pro™ musste ausgeschlossen werden, da es sich wahrend der
Voruntersuchungen zersetzt hatte. Die Auswahl des geeigneten Materials fir den
Festbettbiofiimreaktor wurde anhand der Form der Materialien getroffen. Sera Siporax™
hatte eine Wandstarke von 5,7 mm, Fluval BioMax™ 14,1 mm. Um Stofftransport-
limitierungen durch das Material mdglichst gering zu halten wurde das Tragermaterial mit
der geringeren Wandstarke Sera Siporax™ als Standardmaterial gewahit.

Spezifikationen

Der Festbettbiofilmreaktor konnte mit 2,25 L und 2,50 L betrieben werden. Der Aufstrom
wurde standardmaRig mit 300 g Sera Siporax™ bis zu einer Hoéhe von 173 mm + 2 mm im
Reaktor und somit im Mittel bis 27 mm unterhalb des Leitrohres geflllt. Das ergibt eine
Festbetthéhe (HF) von 11,2 cm und ein Fullvolumen von 1,06 L. Das Volumen der
Reaktoreinbauten des Festbettbiofilmreaktors betragt inklusive des Festbettes 505 mL.
Alle Spezifikationen sind in Tabelle 5.2 zusammengefasst und in Abbildung 5.7
schematisch dargestellt.
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Abbildung 5.7: Schematische Darstellung der Spezifikationen des Festbettbiofilmreaktors mit
innerem Umlauf im vertikalen Querschnitt. Die Abklrzungen sind im Detail in Tabelle 5.2 aufgelistet.
Hoéhenmessungen sind in Millimeter angegeben.
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Tabelle 5.2: Spezifikationen des Festbettbiofilmreaktors mit innerem Umlauf.

Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf

VR  Arbeitsvolumen L 2,25
L 2,50
H.  Hoéhe des Fliissigkeitsspiegels bei Vk = 2,25 L cm 22,60
H.  Héhe des Fliissigkeitsspiegels bei Vk = 2,50 L cm 24,33
Festbett
Vzk Zwischenkornvolumen L 0,71
Hre Positionshéhe cm 6,10
Ve Volumen L 1,06
Mmr Masse g 300,00
He Hohe c¢m 11,21
Volumen der Reaktoreinbauten (inklusive Festbett) L 0,51

5.1.3 Rieselbettbiofilmreaktor im Gegenstrom

Die Konstruktion des Rieselbettbiofilimreaktors im Gegenstrom erfolgte auf Basis des
Festbettbiofilmreaktors mit innerem Umlauf durch den Einsatz eines Flissigkeitsverteilers
auf der Riuhrwelle, wie in Abschnitt 4.1.4 beschrieben. Dieser wurde auf der technisch
maximal moglichen Héhe von 25 cm positioniert. Das anaerobe Zulaufmedium wurde bei
konstanter Flussrate in die Flussigkeitswanne des Verteilers geleitet und Uber
25 Mikroporen (AD: 400 uym) auf das Festbett verteilt. Untersuchungen zur Funktionalitat
des Flussigkeitsverteilers fir die kontinuierliche Versorgung mit Zulaufmedium bei
Zulaufraten von 1,1 mL min™, 7,2 mL min™ beziehungsweise 13,9 mL min~' zeigten nach
einer Stunde Flussigkeitsverluste von 8,8 %, 5,3 % beziehungsweise 0,7 % (Daten nicht
gezeigt). Die groflieren Verluste bei geringeren Flussraten sind auf Flussigkeitsrickstande
im Reaktor zuriickzufiihren, welche bei groReren Volumina nicht so stark ins Gewicht
fallen. Der Gasstrom gelang Uber 8 mm-Bohrungen im Zentrum des Verteilers zur
Abgasstrecke (siehe Abbildung 4.3).

Ein wichtiges Auslegungskriterium von Rieselbettbiofiimreaktoren ist die gleichmafige
Benetzung des Festbettes durch den Flussigkeitsverteiler. Um die Benetzung des
Festbettes zu beurteilen, wurden Benetzungsstudien (Abschnitt 4.5.5) mit dem pH-
Indikator Kresolrot in einem Rieselbettbiofiimreaktor-Replikat (siehe Abbildung 4.9) bei
Zulaufraten von 1,0 mL min', 2,1 mL min', 3,0 mL min', 4,2 mL min"', 6,2 mL min™,
8,2 mL min™ und 10,3 mL min™" bei einer Rihrerdrehzahl von 16-18 U min™' durchgefiihrt.
Die Leitfahigkeit des Abflussvolumenstroms wurde in einer Flusszelle mit einer
Leitfahigkeitssonde gemessen.

Die Beurteilung der Benetzung erfolgte qualitativ Uber die violette Farbung des
Tragermaterials Sera Siporax™. Die vollstandige Benetzung wurde als der Zeitpunkt
definiert, ab welchem qualitativ keine Farbanderung mehr beobachtet werden konnte. Die
Untersuchungen mit der Zulaufrate 3,0 mL min™' wurden in Triplikaten durchgefihrt und
zeigten einen Fehler der qualitativen Beurteilung von 4,8 %. Diese Flussrate wurde als
Standardbedingung festgelegt. Alle Untersuchungen zeigten eine vollstandige Benetzung
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des Festbettvolumens. Eine Darstellung der Farbanderung Uber die Zeit ist fur eine
Zulaufrate von 3,0 mL min" exemplarisch in Abbildung 5.8 gezeigt. Ausgewahite Bilder zu
den Benetzungsstudien befinden sich im Anhang von Abbildung A.10 bis Abbildung A.23.

132 min

Abbildung 5.8: Exemplarische Darstellung einer Studie zur homogenen Benetzung im Rieselbett-
biofilmreaktor bei einer Zulaufrate von 3,0 mL min-'.

Bei allen untersuchten Zulaufraten wurde ein vergleichbares Volumen von
377 mL £ 19 mL fur die vollstandige Benetzung bendtigt (siehe Abbildung 5.9 A). Die
korrespondierenden Benetzungszeiten sind in Abbildung 5.9 B dargestellt. Aufgrund der
Messdaten kann die Dauer der Benetzung fir eine beliebige Zulaufrate mit Gleichung 5-1
naherungsweise berechnet werden.
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Abbildung 5.9: A, Benetzungsvolumina und B, Benetzungszeit fiir unterschiedliche Zulaufraten im
Rieselbettbiofiimreaktor-Replikat.
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Die Verweilzeitsummenfunktion (F(t)) wurde anhand von Leitfahigkeitsmessungen fur alle
Untersuchungen aufgenommen. Diese sind beispielhaft fiir die Zulaufraten 1,0 mL min™’,
2,1 mL min"" und 3,0 mL min™ in Abbildung 5.10 A dargestellt und zeigten &hnliche
Verlaufe bei erwartungsgemal langeren Prozesszeiten bei geringeren Zulaufraten. Zwei
Verweilzeitsummenfunktionen der Triplikate bei einer Zulaufrate von 3,0 mL min™ sind in
Abbildung 5.10 B gezeigt. Diese sowie die dritte (Daten nicht gezeigt) zeigten eine sehr
gute Ubereinstimmung und damit Reproduzierbarkeit der Experimente. Da die
Untersuchungen aus Kapazitatsgriinden in einem Rieselbettbiofilmbioreaktor-Replikat
durchgefihrt werden mussten, wurde die Vergleichbarkeit des Replikats und des Originals
bei Standardbedingungen (L = 3,0 mL min"") durchgeflhrt. Die Verlaufe waren sehr gut
miteinander vergleichbar, weshalb die Untersuchungen im Replikat als reprasentativ
erachtet wurden.

Die Betriebsweise des Rieselbettbiofiimreaktors musste zu Beginn so gewahlt werden,
dass die acetogenen Bakterien Zeit hatten sich auf das Tragermaterial anzulagern, zu
wachsen und gleichmalig Uber das Festbett zu verteilen. In dieser Arbeit wurden das
Zellwachstum und die Immobilisierung im Tragermaterial mit einer eintagigen Satzphase
und einem anschlieBenden kontinuierlichen Betrieb im Festbettbiofilmreaktor
durchgefihrt. Um zu Uberprifen, ob Bakterien die Mikroporen des Flissigkeitsverteilers
verblocken, wurde ein sechstagiger Satzprozess im Festbettbiofilmreaktor mit C. aceticum
bei Standardbedingungen (Vr=2,25L, 30°C; pH8; Gen=10LL"h";, CO2HaN:
3:12:10) mit dem Flissigkeitsverteiler im Kopfraum durchgefihrt (Daten nicht gezeigt). Im
Anschluss wurde die Verweilzeitsummenfunktion mit dem Flissigkeitsverteiler aus dem
Satzprozess bei einer Zulaufrate von 3 mL min”' im Replikat aufgenommen und die
Benetzung des  Tragermaterials qualitativ  beurteilt. Die  aufgezeichnete
Verweilzeitsummenfunktion (F(t)) ist im Vergleich zu abiotischen Bedingungen bei einer
Zulaufrate von 3 mL min™' in Abbildung 5.10 C (graue Strichlinie) dargestelit.
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Abbildung 5.10: Darstellung der Verweilzeitsummenfunktion fur Stufenmarkierungsexperimente bei
Raumtemperatur mit 35 mL Leitungswasser im Flussigkeitsreservoir: A, im Rieselbettbiofilm-
reaktor-Replikat bei unterschiedlichen Zulaufraten: 3 mL min-! (Volllinie), 2 mL min-' (Strichlinie)
und 1 mL min' (Punktlinie); B, bei 3 mL min' im Duplikat im Rieselbettbiofilmreaktor-Replikat
(schwarz) und im Rieselbettbiofiimreaktor (grau); C, im Rieselbettbiofimreaktor-Replikat bei
3 mL min-' (schwarze Volllinie), nach einem Satzprozess im Festbettbiofilmreaktor (Vr =2,25L;
30 °C; pH 8; Gein = 10 L L' h'; CO2:H2:N2 3:12:10) mit C. aceticum (graue Strichlinie) und mit einer
Edelstahl-Lochplatte in einer H6he von 22,6 cm bei abiotischen Bedingungen (graue Punkilinie).
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Die relative Leitfahigkeitskurve in Abbildung 5.10 C zeigte einen ahnlichen Verlauf wie
jene bei abiotischen Standardbedingungen. Die vollstindige Benetzung wurde bei
abiotischen Bedingungen im Mittel nach 2,1 h £ 0,1 h und bei biotischen Bedingungen
nach 2,2 h erreicht. C. aceticum hatte somit keinen Einfluss auf die Funktionalitadt des
Flussigkeitsverteilers nach einer sechstagigen Satzphase. Der anfangs schnellere Anstieg
der Leitfahigkeit kdnnte an dem Kontakt des Verteilers mit der salzhaltigen Biosuspension
liegen, wahrend bei abiotischen Bedingungen der Verteiler mit salzfreiem Wasser
gewaschen und vorbereitet wurde.

Der Einfluss der Edelstahl-Lochplatte (siehe Abschnitt 5.1.1) auf der Hohe der Flussig-
keitsoberflache auf die Benetzung des Festbettes im Rieselbettbiofilimreaktor-Replikat
wurde bei abiotischen Standardbedingungen (L = 3 mL min") untersucht. Die Verweilzeit-
summenfunktion in Abbildung 5.10 C (graue Punktlinie) zeigte einen vergleichbaren
Verlauf wie jene bei abiotischen Standardbedingungen. Die vollstandige Benetzung wurde
nach 2,3 h erreicht. Die Edelstahl-Lochplatte hatte somit keinen Einfluss auf die
Flussigkeitsverteilung des Zulaufes im Rieselbettbiofiimreaktor-Replikat. Aus diesem
Grund konnte die Edelstahl-Lochplatte auch bei Untersuchungen im Rieselbettbiofilm-
reaktor mit C. carboxidivorans verwendet werden.

Spezifikationen

Das Flissigkeitsvolumen musste aufgrund des Platzbedarfs des Flissigkeitsverteilers von
2,50 L auf 2,25 L reduziert werden. Der FlUssigkeitsverteiler wurde bei allen Experimenten
zur gleichmaRigen Flissigkeitsverteilung mit 16-18 U min™' gedreht.

Tabelle 5.3: Zusammenfassung der Spezifikationen des Rieselbettbiofilmreaktors.

Rieselbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf

VR  Arbeitsvolumen des Festbettbiofilmreaktors L 2,25
H.  Hohe des Flussigkeitsspiegels im Festbettbiofilmreaktor
bei VR =2,25L cm 22,60
Hy Hohe des Flussigkeitsverteilers cm 4,50
Festbett
mr Masse kg 0,30
VE Volumen L 1,06
Veoren  Porenvolumen von 300 g Sera Siporax™ im L 0,12
Rieselbettbiofilmreaktor (fur mittlere Porositat von 35 %)

VFim  Abgeschatztes Fliissigfimvolumen bei L = 1 mL min™ L 0,19
Abgeschatztes Flissigfiimvolumen bei L = 2 mL min™’ L 0,23
Abgeschatztes Flissigfiimvolumen bei L = 3 mL min™’ L 0,21
Abgeschatztes Flissigfiimvolumen bei L = 10 mL min L 0,15

Hk  Héhe des Kopfraums cm 10,00
Drehzahl des Flussigkeitsverteilers 16-18
Zulaufraten mL min’ 1,0-10,3

Lg'd' 0,005-0,05
Lm2d' 153-1.575
LL"d! 1,4-14 1
Ver  Volumen des Fliissigkeitsreservoirs 0,47
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Zusatzlich wurde das Volumen im Flussigkeitsreservoir (Ver) mit Hilfe eines Sechs-Blatt-
Scheibenrihrers am unteren Ende der Rihrwelle homogenisiert. Hohere Rihrerdreh-
zahlen zeigten starke Zentrifugaleffekte auf die Flissigkeitstropfen, sodass nur eine
Benetzung der Reaktorwand und der duf3eren Tragermaterialeinzelstiicke beobachtet
werden konnte. Geringere Ruhrerdrehzahlen wurden nicht untersucht, da eine mdglichst
gute Durchmischung der Flissigkeit im 466 mL-Flussigkeitsreservoir des Rieselbett-
biofilmreaktors mit Sensorik erwlinscht war. Hier fand die Probenahme flr alle Unter-
suchungen in diesem Reaktor statt.

Fur die Untersuchungen wurden 300 g Sera Siporax™ verwendet. Diese Menge an
Tragermaterial nimmt 1,06 L im begasten Bereich des Rieselbettbiofilmreaktors ein. Die
maximale Porositat von Sera Siporax™ wird vom Hersteller mit bis zu 70 % angegeben.
Mit der Annahme einer mittleren Porositat von 35 % ergibt sich ein Gesamtporenvolumen
des Festbettes von 0,12 L. Aufgrund der hydrophilen Eigenschaften von Sera Siporax™
wird dieses als das Minimalarbeitsvolumen im Rieselbettbiofiimreaktor angegeben. Das
tatsachliche Volumen kann in Abhangigkeit der Zulaufrate Uber die mittlere hydraulische
Verweilzeit der Flissigkeit im Festbett approximiert werden (vergleiche Abschnitt 5.2.5).

Die Spezifikationen des Rieselbettbiofiimreaktors sind in Tabelle 5.3 zusammengefasst
und in Abbildung 5.11 schematisch dargestellt.
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Abbildung 5.11: Schematische Darstellung der Spezifikationen des Rieselbettbiofilmreaktors im
vertikalen Querschnitt. Die Abkirzungen sind im Detail in Tabelle 5.3 aufgelistet. H6henmessungen
sind in Millimeter angegeben.
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5.2 Verfahrenstechnische Charakterisierung des
Mehrzweckbioreaktors

5.2.1 Gas-Flussig-Stofftransport

Der Gas-Flussig-Stofftransport wird fur die schlecht wasserléslichen Substrate CO und H:
Uber den Transportkoeffizienten (k.), die Austauschflache (a) und das treibende Konzen-
trationsgefalle (Ac) mafigeblich beeinflusst (siehe Abschnitt 3.5.1). Die ersten beiden
GroRen sind vom Bioreaktor und von der Betriebsweise abhangig und kénnen gemeinsam
als der Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient (k.a) beschrieben werden.

Der Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient wurde im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf (Vk = 2,5 L) und im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf (Vk =2,51L; 300 g
Sera Siporax™) bei 37 °C fur Sauerstoff bestimmt (sieh Abschnitt 4.5.1). Der Druckluft-
volumenstrom wurde zwischen 2,6 L L' h™' und 20 L L"'"h" variiert. Die Untersuchungen
wurden in 2,5L 0,5M NaSOs-Lésung durchgefliihrt, um nicht-koaleszierende
Bedingungen zu ermdglichen. Die Messungen erfolgten im Aufstrom an zwei zueinander
normalen Positionen Uber die Seitenstutzen des Reaktors. Die Ergebnisse sind in
Abbildung 5.12 zusammengefasst.
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Abbildung 5.12:Volumetrischer Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizient (k.a) fir CO und Hz im Bla-
sensaulenreaktor (Vr =2,5L) mit innerem Umlauf (O@, links) und dem Festbettbiofilmreaktor
(VR=2,5L) mit innerem Umlauf (AA, rechts) mit 300 g Tragermaterial (Sera Siporax™). Die
Messungen erfolgten abiotisch an zwei zueinander normalen Positionen im Aufstrom (Position 1:
schwarz; Position 2: weil3) in 2,5 L einer 0,5 M Na2SOa4-Ldsung bei 37 °C.
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Der Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient fur den Ruhrkesselreaktor wurde Uber den
volumetrischen Leistungseintrag und die Gasleerrohrgeschwindigkeit nach Gleichung 4-8
fur Sauerstoff abgeschatzt und mit Gleichung 3-45 und Tabelle 3.6 fir die Gase CO und
H, abgeschatzt.

Im Blasensaulenreaktor wurden mittlere Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten von
24 h" £ 4 h' bis 154 h™' £ 13 h”' fir CO und von 19 h™' £ 3 h™' bis 122 h'' £ 10 h™* fir H; bei
Gasvolumenstromen von 2,6 L L' h™' bis 20 L L"'"h"" gemessen. Im Festbettbiofilmreaktor
wurden im Mittel Werte von 15 h™' £ 2 h™' bis 193 h™' + 84 h™" fiir CO und von 12 h' £ 2 h”’
bis 153 h'' + 67 h™ fir H, gemessen. Der Fehler der Messungen im Festbettbiofilmreaktor
war signifikant groRer. Die Standardabweichung erreicht Maximalwerte von 48 % des
Mittelwertes. Die Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten des Ruhrkesselreaktors wurden
fur 37 °C, eine Riuhrerdrehzahl von 1.500 U min™' und eine Begasungsrate von 10 L L' h"
(Uug=4,5-10* m s') mit 1.726 h™' fir CO und 1.372 h™* fiir H, und fir 1.200 U min™" und
5LL"h" (ug=2,310* m s) mit 989 h- fiir CO und 787 h™* fiir H, berechnet.

Diskussion

Die Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten flir CO und Hz waren flir die zwei gemessenen
Positionen im Blasensaulenreaktor vergleichbar und stiegen naherungsweise linear mit
dem Gasvolumenstrom. Auf Grundlage dieser Messungen wurde angenommen, dass der
Gas-Flussig-Stofftransport im Aufstrom des Blasensaulenreaktors isotrop verlauft. Im
Festbettbiofilmreaktor wurden vergleichbare Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten wie
im Blasensaulenreaktor erhalten. Der Fehler der Messungen war signifikant groRer als im
Blasensaulenreaktor. Ein Grund daflr kdnnte das Tragermaterial sein. Der Aufstieg der
Gasblasen kénnte durch das Tragermaterial zeitweise verhindert worden sein und zur
Koaleszenz der Gasblasen fihren. Da das Festbett im Festbettbiofilimreaktor eine
inhomogene Packung ist, kdnnte es zu lokalen Unterschieden Uber den Querschnitt des
Reaktors kommen und die gréReren Standardabweichungen im Vergleich zum
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf erklaren.

Die Abschatzungen fir den Ruhrkesselreaktor bei Standardbedingungen zeigten einen
19- bis 20-fach hdheren Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten als im Blasensaulen-
reaktor und einen 19- bis 30-fachen Wert im Festbettbiofilmreaktor.

Die erhaltenen Messdaten sind mit Literaturdaten vergleichbar. Es wurden maximale Gas-
Flussig-Stofftransportkoeffizienten fir CO in gas-lift-Reaktoren von 91 h™' beschrieben
(Munasinghe und Khanal 2010b). Festbettbiofiimreaktoren zeigten Maximalwerte von
450 h' sowie 400 h' im Blasensaulenreaktor (siehe Absatz 3.5.1 und Tabelle 3.7) (Shen
et al. 2014b). Die grolReren Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten kdnnten an einem
gesteigerten Gasgehalt durch die héhere Wassersaule dieses Reaktors (66 cm) liegen.
Diese ist 3,6 Mal so hoch wie im untersuchten abiotischen Festbettbiofilmreaktor.
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5.2.2 Blasencharakteristik und Gasgehalt

Der Blasendurchmesser wurde im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf und im
Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf fir verschiedene Betriebsbedingungen
untersucht.

Blasencharakteristik im abiotischen Blasensaulenreaktor

Der Blasendurchmesser im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurde mit einer
optischen Sonde (Messzellenvolumen: ~0,8 mL) im Bereich des Aufstroms Uber einen
Seitenstutzen an der Position des Heizstabes (H = 9,3 cm; Hes = 3,2 cm) fotografisch
bestimmt (siehe Abschnitt 3.5.2). Die Untersuchungen wurden mit den Prozessmedien flr
C. aceticum und C. carboxidivorans unter den korrespondierenden abiotischen Standard-
bedingungen (siehe Tabelle 4.2) bei Gasvolumenstromen von 2,5L L' h"' bis 20 L L' h”*
beziehungsweise 5L L' h' bis 20LL"h" bei einem Arbeitsvolumen von Vr=2,5L
durchgefuhrt. Der anzahlbasierte Blasendurchmesser im arithmetischen Mittel (dsn,
Gleichung 4-10), der Sauter-Durchmesser (dgsauter, Gleichung 4-11), der maximale
anzahlbasierte Blasendurchmesser von 95% der Blasen (dsngs) sowie die
Verteilungsbreite (span,, Gleichung 3-51) sind in Abbildung 5.13 dargestellt. Die
Verweilzeitdichte- und Verweilzeitsummenfunktionen sind exemplarisch fir die
Volumenstrome bei Standardbedingungen (5L L" h"" oder 10 L L' h™") in Abbildung 5.14
gezeigt. Alle Verweilzeitspektren der anderen Eingangsgasvolumenstrome sind im
Anhang in Abbildung A.9 zusammengefasst.

Die Untersuchungen der beiden Satzmedien zeigen keine signifikanten Unterschiede.
Durch die Anderung der Gaszusammensetzung von einem CO:N2- auf ein CO2:H2:N2-
Gasgemisch im Prozessmedium fiur C. aceticum wurden vergleichbare Ergebnisse
gemessen. Der maximale anzahlbasierte Blasendurchmesser von 95 % der Blasen (dg ngs)
war 466 um bei COz-haltiger, aber 963 um bei CO.-freier Begasung. Bei genauer
Betrachtung der Messdaten lasst sich erkennen, dass bei letzterer 92 % aller Gasblasen
einen Blasendurchmesser von 500 pm oder kleiner hatten, die 95 %-Schwelle aber erst
bei 963 um Uberschritten wurde. Die Verteilungsbreite der Spektren span, war im Mittel
2,3. Die Messung mit dem Prozessmedium fiir C. aceticum bei 15L L' h' und CO2-
haltiger Begasung ergab einen Wert von 8,7 und mit CO.-freier Begasung bei 20 L L' h""
28,7.

Die Messdaten zeigten in Abhangigkeit des Gasvolumenstroms signifikante Unterschiede:
Der mittlere Blasendurchmesser (dg,n) und der Sauterdurchmesser (dg sauter) reichen von
211 ym bis 569 ym beziehungsweise 422 ym bis 1.208 ym. Die Maximalwerte des
Blasendurchmessers (ds,) wurden bei 10 L L' h", die Minimalwerte bei 2,5LL" h”
erreicht. Der minimale und maximale gemessene Blasendurchmesser war 14 ym
beziehungsweise 1.952 uym.

Die Verweilzeitspektren zeigen eine breite Verteilung der Gasblasendurchmesser. Die
héchste anzahlbasierte Gasblasendichte wurde bei geringen Durchmessern kleiner als
50 ym gemessen. Die Verweilzeitsummenfunktion zeigt abschnittsweise vertikale
Verlaufe, die kaum Blasen mit diesem Durchmesser bedeuten.



118 Mehrzweckbioreaktor

1,200 1.200
6
900 - A [0
g A <
: 600 A ¢ - 600 £
5 e A o o
04, £ PO L300
b
O T T T T T T T T 0
1.200 T 32
o
&
c 901 " LS - 24
1 1
2 600 - - 16
5 © =1
300 A [,
¢ 8
0 T T T T 0 T é? T lé 0

0 5 10 15 20 0 5 10 15 20
Gasvolumenstrom, L L™ h' Gasvolumenstrom, L L b’

Abbildung 5.13: Der anzahlbasierte Blasendurchmesser im arithmetischen Mittel (ds,n), der Sauter-
Durchmesser (dssauter), der maximale anzahlbasierte Blasendurchmesser von 95 % der
Blasen (dsngs) sowie die anzahlbasierte Verteilungsbreite (spann) flir Gasvolumenstrome von
25LL1 h" bis 20LL'h' im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (Vr=2,5L):
A, Prozessmedium  flir C. aceticum, 30°C, pH8, CO:N21:9; <, CO2H2:N23:12:10;
@, Prozessmedium flr C. carboxidivorans, 37 °C, pH 6, CO:CO2 4:1.
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Abbildung 5.14: Anzahlbasierte Verweilzeitdichte- En(ds) und Verweilzeitsummenfunktion Fn(ds) im
abiotischen Blasensaulenreaktor (Vk =2,5L) mit innerem Umlauf bei unterschiedlichen
Bedingungen: Prozessmedium fiir C. aceticum, 30 °C, pH 8, 10 L L' h"', CO:N2 1:9 (hellgrau);
CO2:H2:N2 3:12:10 (dunkelgrau); Prozessmedium fiir C. carboxidivorans, 37 C, pH 6; 5L L-' h';
CO:CO2 4:1 (schwarz).
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Diskussion

Das Medium und der Gasvolumenstrom zeigten keinen Einfluss auf den Gasblasen-
durchmesser fiir die untersuchten Bedingungen. Die Verteilungsbreite im Mittel zeigte mit
einem Wert von 2,3 eine breite Verteilung des Gasblasendurchmessers fur alle
Bedingungen. Die relativ hohe Verteilungsdichte fir kleine Gasblasen zeigte den
gewunschten Effekt der geringen mittleren Porengroe (MFP =1,2 um) der
Sintermetallfritte kleine Primarblasendurchmesser flr eine groRe Stoffaustauschflache zu
erzeugen. Es ist anzunehmen, dass die PorengréRenverteilung der Sintermetallfritte sehr
breit war und die unterschiedlichen PorengréfRen inhomogen Uber die Sintermetallflache
verteilt waren. Damit ist auch die breite Verteilung der Blasendurchmesser zu erklaren.

Blasencharakteristik im abiotischen Festbettbiofilmreaktor

Der Gasblasendurchmesser wurde im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf mit dem
Prozessmedium fir C. aceticum bei Standardbedingungen (Vk =2,5L; 30 °C; pH 8) und
kontinuierlicher CO2:H2:N2-Begasung (3:12:10) bei Gasvolumenstromen von 5L L' h'
und 10 L L' h"" mit 300 g Tragermaterial (Sera Siporax™) gemessen. Die Verweilzeit-
dichte- und Verweilzeitsummenfunktion sind in Abbildung 5.15 dargestellt.

Der minimale Blasendurchmesser wurde bei 14 ym, der maximale bei 1.494 pm
gemessen. Die hochsten Verweilzeitdichten wurden bei beiden Bedingungen bei 25 ym
und 188 um erreicht. Bei einem Gasvolumenstrom von 10 L L' h™' wurde ein weiteres
lokales Dichtemaximum zwischen 1.400 ym und 1.475 um verzeichnet. Die optische
Beobachtung des Verlaufes der Gasblasen im Festbettbiofiimreaktor durch das
Sichtfenster zeigte, dass das Tragermaterial den Weg der Gasblasen beeinflusste, da es
fur grole Gasblasen eine mechanische Barriere darstellt und diese vermutlich kaum zur
Messsonde gelangen konnen.
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Abbildung 5.15: Anzahlbasierte Verweilzeitdichte- (En(ds)) und Verweilzeitsummenfunktion (Fn(ds))
im abiotischen Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf mit 2,5 L Prozessmedium fir C. aceticum
bei 30 °C und pH 8 mit kontinuierlicher CO2:H2:N2-Begasung (3:12:10) bei 5 L L-' h-* (Volllinie) und
10 L L' h! (Punktlinie).

Diskussion
Die Messungen im Festbettbiofilmreaktor zeigten eine zwei- bis dreigeteilte Blasendurch-
messerverteilung bei hauptsachlich sehr kleinen Blasendurchmessern. Eine Erklarung
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kénnte im Vergleich zum Blasensaulenreaktor das Tragermaterial sein, das grofe
Gasblasen blockiert. Diese konnten den Weg des geringsten Widerstands wahlen oder
koaleszieren und dann bei gréReren Blasendurchmessern komplett oder teilweise
aufsteigen. Die Position der Messsonde und das Messzellenvolumen (~0,8 mL) hatten
dabei eine entscheidende Rolle. Dennoch zeigten die Messungen im Festbettbiofilm-
reaktor einen klaren Unterschied der Blasencharakteristik im Vergleich zum Blasensaulen-
reaktor.

Untersuchungen zum Gasgehalt

Der Gasgehalt wurde im abiotischen Blasensaulenreaktor sowie Festbettbiofilmreaktor mit
innerem Umlauf bei Gasvolumenstréomen von 2,5 L L™ h™' bis 20,0L L™" h" N, mit 2,5 L
Leitungswasser bestimmt (siehe Abschnitt 3.5.2). Die Ergebnisse sind in Abbildung 5.16
zusammengefasst.

Es wurden Gasgehalte von 0,14 % bis 1,22 % im Blasensaulenreaktor und von 0,18 % bis
1,14 % im Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf bei Gasvolumenstromen von
2,5LL"h" bis 20 L L' h"" gemessen. Das entspricht einem absoluten Gasvolumen von
3,7 mL bis 32,9 mL beziehungsweise 5,5 mL bis 34,4 mL.

Diskussion

Der Gasgehalt im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf ist im Vergleich zu anderen
Reaktoren gering. Dies kann Uber die geringe Hohe des Aufstroms (0,16 m) und die
geringen Gasleerrohrgeschwindigkeiten (2-15-10“* m s™) erklart werden. Ein &hnlicher
Reaktor mit Umlauf Uber ein konzentrisches Rohr (AD: 0,15 m; H:1,22 m) zeigte
Gasgehalte von bis zu 25% im Aufstrom bei Atmospharendruck bei einer
Gasleerrohrgeschwindigkeit von 0,25 m s™ (Letzel et al. 1999). Weuster-Botz et al. (2001)
zeigten Gasgehalte von 0,2 % bis 3,1 % fur Blasensaulen im Labormafstab (200 mL) far
Gasleerrohrgeschwindigkeiten von 0,001 m s™' bis 0,006 m s™.
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Abbildung 5.16: Gasgehalt (¢) in Abhangigkeit des Gasvolumenstroms (100 % Nz): @, im
abiotischen Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (Vkr = 2,5 L); 4, im abiotischen Festbettbio-
filmreaktor mit innerem Umlauf (Vr = 2,5 L).
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5.2.3 Leistungseintrag

Der volumetrische Leistungseintrag wurde fir den Ruhrkesselreaktor nach Abschnitt 4.5.3
mit 2L Leitungswasser experimentell fir Rihrerdrehzahlen von 200 U min' bis
1.500 U min™' bestimmt. Der Einfluss des Gasvolumenstroms wurde durch eine weitere
Messung bei 50 L h”' N>-Begasung analysiert. Fiir den Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf wurde der volumetrische Leistungseintrag mit Gleichung 3-56 abgeschatzt. Zur
Berechnung wurden die anzahlbasierten mittleren Blasendurchmesser (dsn) im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf aus Abschnitt 5.2.2 fir die untersuchten
Prozessbedingungen verwendet. Die Hohe des Flissigkeitsspiegels Uber der ringférmigen
Sintermetallfritte (Hrs) war 15,7 cm. Die Ergebnisse sind in Abbildung 5.17 dargestellt.
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Abbildung 5.17: Volumetrischer Leistungseintrag (P/V) im Rihrkesselreaktor mit 2,0 L Leitungs-
wasser (weiler Bereich) und im Blasensaulenreaktor mit 2,5 L Leitungswasser (grauer Bereich).
O, keine Begasung; B, Gein = 50 L h™" N2; Blasensaulenreaktor: A, Prozessmedium flr C. aceticum
mit NaCl, 30°C, pH8, CO:N21:9; <,CO02:H2:N23:12:10; @, Prozessmedium  fir
C. carboxidivorans, 37 °C, pH 6, CO:CO24:1. Die  Vertikalen markieren  die
Standardbetriebsbedingungen  fir  Satzprozesse mit  C. aceticum (,CA“, blau) und
C. carboxidivorans (,CC*, rot) im Ruhrkesselreaktor (Strichlinie) und im Blasensdulenreaktor mit
innerem Umlauf (Volllinie).

Der volumetrische Leistungseintrag im Rihrkesselreaktor zeigte naherungsweise eine
Potenzfunktion 3. Grades und geringere Werte bei einer Begasung von 50 L h"' N,. Es
wurden Leistungseintrage von 182 W m bis 13.924 W m= ohne Begasung und 87 W m
bis 13.614 W m® mit Begasung von 200 U min? bis 1.500 U min' gemessen. Im
Blasensaulenreaktor mitinnerem Umlauf wurden deutlich geringere Leistungseintrage von
minimal 3,0 W m= bis maximal 22,7 W m= fiir Gasvolumenstrome von 2,5L L' h”" bis
20 L L' h" berechnet. Das entspricht einem bis zu 4.640-fachen Leistungseintrag im
Ruhrkesselreaktor.
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Der Leistungseintrag im Blasensaulenreaktor bei Satzprozessen mit C aceticum bei
Standardbedingungen (Vk=2,5L; 30°C; pH8) bei CO:N>-Begasung (1:9;
Gen=10L L"h™")ist 7,8 W m™ und bei CO2:H2:N>-Begasung (3:12:10; Gein = 10 L L' h™")
7,0 W m? (vergleiche vertikale Strichlinien in Abbildung 5.17). Der Leistungseintrag in
Satzprozessen im Riihrkesselreaktor bei gleichen Betriebsbedingungen und 1.500 U min-*
war um den Faktor 1.790 beziehungsweise 1.987 hoher ((P/V)str = 13.924 W m3)
(vergleiche vertikale Volllinien in Abbildung 5.17). Untersuchungen mit C. carboxidivorans
bei Standardbedingungen (Vk=2,5L; 37 °C; pHo6) mit CO:CO.-Begasung (4:1,
Gein =5 L L' h") hatten einen Leistungseintrag von 4,0 W m. Im Rihrkesselreaktor war
dieser bei 1.200 U min"' um das 2.625-fache héher ((P/V)str = 10.469 W m™3).

Diskussion

Der Leistungseintrag im Rihrkesselreaktor zeigte naherungsweise einen charakteris-
tischen Verlauf in Abhangigkeit der Rihrerdrehzahl nach Gleichung 3-53 (Hortsch und
Weuster-Botz 2009). Die Begasungsrate reduzierte den Leistungseintrag im
Ruhrkesselreaktor wie in der Literatur beschrieben (Chmiel 2011; Linek et al. 2012). Die
Standardbedingungen der Satzprozesse im Rihrkesselreaktor wurden bei
Eingangsgasvolumenstromen (Gein) von 10Lh' und 20Lh' gewédhlt. Da die
Unterschiede im Leistungseintrag durch den Gasvolumenstrom allerdings gering waren,
wurde flir diese Bedingungen naherungsweise der Leistungseintrag ohne Begasung
angenommen.

Die Leistungseintrage im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf sind mehrere Zehner-
potenzen geringer als im Rulhrkesselreaktor. Weuster-Botz et al. (2001) zeigte bereits
geringe Leistungseintrage in Blasensaulen im 200 mL-Labormafstab von 10 W m™ bis
100 W m? fiir Gasleerrohrgeschwindigkeiten von 1-6-10° m s™'. Die Leistungseintrage
sind fur Gasleerrohrgeschwindigkeiten von 0,2-1,5-10°ms” im untersuchten
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf vergleichbar (siehe Abschnitt 3.5.3).

5.2.4 Mischzeitcharakteristik

Die Mischzeit (B90) flr eine Mischgute von 90 % wurde im abiotischen Rihrkesselreaktor,
im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf und im Festbettbiofilmreaktor mit innerem
Umlauf mit 300 g Sera Siporax™ bestimmt. Die Messungen wurden Uber eine
Pulsmessung mit 15 mL einer 280 g L' NaCl-Lésung in 2,0 L (Rihrkesselreaktor)
beziehungsweise 2,5 L (Blasensaulenreaktor und Festbettbiofilmreaktor) durchgeflihrt
(siehe Abschnitt 4.5.4). Im Riihrkesselreaktor wurde die Ruhrerdrehzahl von 50 U min™'
bis 1.500 U min" bei einer N.-Begasung von 5LL"h" und 10LL"h" variiert. Im
Blasensaulenreaktor und Festbettbiofilmreaktor wurde der N>-Gasvolumenstrom von
2,5LL"h"bis 20 L L™ h* verandert. Die Ergebnisse sind in Abbildung 5.18 dargestellt.

Im RuUhrkesselreaktor wurden bei Rihrerdrehzahlen von 50 U min™' bis 1.500 U min™"
Mischzeiten von 29 + 4 s bis 6 £ 1 s bei einem N,-Gasvolumenstrom von 5L L' h™' und
24 +6sbis6+1sbei10LL"h"gemessen.
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Im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurden fur Gasvolumenstrome von
2,5LL"h"bis 20 L L™ h™* Mischzeiten von 385 + 22 s (6 %) bis 50 + 3 s (7 %) im Abstrom
und von 308+27s (9%) bis 39%+3s (6%) im Aufstrom ermittelt. Im
Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf wurden analog Mischzeiten von 177 £ 3 s (1 %)
bis 42 + 4 s (10 %) im Abstrom und von 174 £ 4 s (2 %) bis 30 £ 2 s (5 %) im Aufstrom
gemessen.

Die Mischzeit bei Standardbedingungen der autotrophen Satzprozesse entspricht im
Rihrkesselreaktor in etwa sechs Sekunden, im Blasensaulenreaktor 140s (5L L"h™)
oder 85s (10LL"h'") und im Festbettbiofiimreaktor 80s (5LL"'h") oder 55s
(10LL"hT").
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Abbildung 5.18: Mischzeiten (Bs0) fiir eine Mischgiite von 90 % im Rihrkesselreaktor (O®; 2,0 L),
im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (O#; 2,5 L) und im Festbettbiofilmreaktor (AA; 2,5 L)
mit 300 g Sera Siporax™, gefillt mit Leitungswasser: O, 5LL"'h" oder ®, 10LL"h" N2-
Begasung; ¢A, Messsonde im unteren Bereich des Abstroms (weil}); ® A, Messsonde im oberen
Bereich des Aufstroms. Die Messung bei 15 L L h-' wurde in Duplikaten durchgefhrt.

Diskussion

Im Rihrkesselreaktor wurden bis zu 64-fach oder 30-fach kiirzere Mischzeiten (Bgo) als im
Blasensaulenreaktor beziehungsweise dem Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf
gemessen. Die Mischzeiten (B9) unterschieden sich im RUihrkesselreaktor bei
Rihrerdrehzahlen kleiner als 200 U min™ in Abhangigkeit von der Begasungsrate. Ab
einer Drehzahl von 800 U min™" entsprach die Mischzeit naherungsweise der Ansprechzeit
der Messsonde.

Die zwei unterschiedlichen Messpositionen im Blasensaulenreaktor zeigten signifikante
Unterschiede bei geringen Gasvolumenstromen. Mit steigender Begasungsrate nahm die
Differenz der Mischzeiten (o) von 77 s auf 11s ab und verbesserte dadurch die
Homogenisierung. Im Festbettbiofiimreaktor wurden keine Mischzeitunterschiede der
Messpositionen festgestellt. Die Zeit zum Erreichen von 90 % der Gleichgewichts-
konzentration war im Festbettbiofilmreaktor signifikant kirzer als im Blasensaulenreaktor.
Eine mogliche Begrindung ist der Effekt des Tragermaterials als statischer Mischer
(Chmiel 2011). Die Standardabweichungen sind mit Tragermaterial auch deutlich geringer.

Die Erhéhung der Ruhrerdrehzahl des Sechs-Blatt-Scheibenriihrers am Boden des
Reaktors (Totraumvolumen Vr) von 25 U min™ auf 100 U min"' zeigte bei einem N.-
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Gasvolumenstrom von 5L L' h' eine Abnahme der Mischzeit (Bg) auf 32s+1s im
Blasensaulenreaktor und auf 38 s £ 2 s im Festbettbiofiimreaktor (Daten nicht gezeigt).
Die Verwendung von zwei axialen Rihrorganen in einer Héhe von 8,0 cm und 16,0 cm im
unbegasten inneren Umlauf bei analogen 100 U min' senkte die Mischzeit im
Blasensaulenreaktor bei einer No-Begasungsrate von 5L L™ h™' ebenfalls auf 42s+3 s
(Daten nicht gezeigt). Die Verwendung von radialen und axialen Rudhrern im
Blasensaulenreaktor und Festbettbiofilmreaktor ermdglichte damit die Variation der
Mischzeit im 2,5 L-Reaktor bei bereits sehr geringen Drehzahlen.

Der Vergleich zur Literatur zeigt reprasentative Messdaten. Zhang et. al (2009) bestimmte
Mischzeiten von 9 s im Rihrkesselreaktor bei 500 U min-'. Mischzeiten von 20-75s
wurden bei deutlich hdheren Begasungsraten (0,2-5,5 cm s™) in einem Gas-lift-Reaktor
erreicht (Merchuk et al. 1996).

5.2.5 Verweilzeitverhalten im Rieselbettbiofilmreaktor

Der Rieselbettbiofiimreaktor hat zwei Hauptbestandteile:

i. das Festbett (1,06 L) und
ii. das Flussigkeitsreservoir (466 mL)

Beide Bereiche wiesen ein unterschiedliches Verweilzeitverhalten auf. Zur Beschreibung
wurden die Verweilzeitdichte- und Verweilzeitsummenfunktion verwendet (siehe Abschnitt
3.5.5). Die Untersuchungen wurden nach Abschnitt 4.5.5 Gber Pulsmessungen mit 15 mL
einer 280 gL' NaCl-Lésung durchgefiihrt. Diese wurden bei Zulaufraten des
Prozessmediums fiir C. aceticum von 1 mL min™', 2 mL min”!, 3 mL min' und 10 mL min"
untersucht. Die Berechnung fur das Festbett erfolgte ohne Bezugsvolumen Uber den
Vergleich von Pulsmessungen mit und ohne Festbett (vergleiche Gleichung 4-13). Das
Verweilzeitverhalten im Gesamtsystem wurde Uber die Annahme eines idealen
Ruhrkesselverhaltens im Flussigkeitsreservoir berechnet (vergleiche Abschnitt 4.5.5). Die
Verweilzeitspektren fur das Festbett und das Gesamtsystem sind in Abbildung 5.19
dargestellt.

Die mittlere Verweilzeit im Festbett und im Gesamtsystem sowie die Bodensteinzahl im
Festbett sind in Tabelle 5.4 zusammengefasst.

Tabelle 5.4: Bodensteinzahl Bo, mittlere Geschwindigkeit (U,) und mittlere hydraulische Verweil-
zeit () im Festbett sowie im Gesamtsystem des Rieselbettbiofimreaktors

Festbett Gesamtsystem

Zulaufrate, Bo, g, t, t,
mL min™’' - 10°m s h h

1 9,70 1,04 2,99 10,26

2 10,73 1,62 1,92 5,50

3 11,01 2,68 1,16 3,58

10 6,03 12,25 0,25 1,00
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Diskussion

Die Erhdéhung der Zulaufrate zeigte erwartungsgemafl eine Erhdhung der mittleren
Durchstromungsgeschwindigkeit durch das Festbett des Rieselbettbiofiimreaktors. Die
Steigerung zeigte zwischen 1 mL min”' und 3 mL min' naherungsweise einen linearen
Zusammenhang zur Zulaufrate. Fir 10 mL min”' wurden deutlich héhere Geschwindig-
keiten gemessen, sodass der lineare Zusammenhang keine Gliltigkeit mehr hat.

Die Geschwindigkeit war um 28 % schneller als erwartet. Auch die Bodensteinzahl war mit
6,03 fir alle untersuchten Bedingungen bei 10 mL min™ am geringsten. Von 1 mL min™
bis 3 mL min"' stieg die Bodensteinzahl mit der Zulaufrate an. Dieses Phanomen kann
moglicherweise Uber den Flussigfiim im Festbett des Rieselbettbiofiimreaktors erklart
werden: Bei steigendem Medienstrom nimmt die Flissigfilimdicke stetig zu. Zwischen
3mL min' und 10 mL min™' kdénnte die maximale Flissigfiimdicke erreicht und das
Festbett geflutet worden sein. Dadurch kénnte der Transportwiderstand geringer und die
Geschwindigkeit grélker geworden sein. Als Konsequenz war auch die axiale
Rickvermischung gréRRer und dadurch die Bodensteinzahl kleiner. Die optimale Zulaufrate
fur den Rieselbettbiofilmreaktor ist auf Grundlage der Verweilzeitmessungen gréRer oder
gleich 3 mL min"' und kleiner als 10 mL min™.
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Abbildung 5.19: Verweilzeitdichte- (E(t)) und Verweilzeitsummenfunktion (F(t)) fir unterschiedliche
Zulaufraten mit Prozessmedium fir C. aceticum im Festbett (oben) und im Gesamtsystem (unten)
des Rieselbettbiofiimreaktors mit 300 g Sera Siporax™. Zulaufraten: 1 mL min-! (Volllinie);
2 mL min-! (Strichlinie); 3 mL min-! (Punktlinie).

Die mittlere hydraulische Verweilzeit ist flr die untersuchten Bedingungen im
Gesamtsystem zwischen 2,8 und 4,0 Mal so grof3 wie im Festbett des Reaktors.
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6 Gasfermentationen in Suspensionsreaktoren?

Nach der Gestaltung und der Charakterisierung des Mehrzweckbioreaktors wurden
autotrophe Satzprozesse mit Clostridium aceticum und Clostridium carboxidivorans
zunachst in den Suspensionsreaktoren Rihrkesselreaktor und Blasenaulenreaktor mit
innerem Umlauf durchgefiihrt. C. aceticum ist mit Acetat als Primarstoffwechselprodukt
und mit seiner Fahigkeit, sowohl CO als auch CO- als Kohlenstoffquelle zu nutzen, ein
reprasentatives acetogenes Bakterium fir die konventionelle Gasfermentation.
C. carboxidivorans ist im Gegensatz dazu ein klassisches Clostridium, das Uber eine pH-
induzierte solventogene Produktionsphase Alkohole nach vorangegangener Saurebildung
(acidogene Phase) synthetisieren kann (Details siehe Abschnitt 3.1).

6.1 Satzprozesse mit Clostridium aceticum

Autotrophe Satzprozesse wurden mit C. aceticum bei Standardbedingungen (30 °C; pH 8;
1 bar) im Ruhrkesselreaktor (Vr = 2,0 L) und im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
(VR =2,5L) bei kontinuierlicher Begasung (Gein = 10 L L' h™") mit zwei Gasmischungen
durchgefiihrt. Zum einen wurde ein CO-haltiges (CO:Nz 1:9), zum anderen ein CO»-
haltiges Gasgemisch (CO2:H2:N2 3:12:10) gewahlt. Fur Untersuchungen mit CO als
Substrat wurde NaHCO3; mit der aquimolaren Na*-lonenkonzentration durch NaCl im
Medium ersetzt, damit gebundenes CO, und damit eine weitere Kohlenstoffquelle nicht im
Prozessmedium vorgelegt war. Der Rihrkesselreaktor wurde bei einer Rihrerdrehzahl
von 1.500 U min™" betrieben. Diese entsprach einem volumetrischen Leistungseintrag von
fast 14 kW m=. Es wurde von idealer Riickvermischung ausgegangen. Die Gas-Flussig-
Stofftransportkoeffizienten wurden bei diesen Bedingungen auf 1.726 h”' fir CO und
1.372 h' fiir H, geschatzt (siehe Abschnitt 5.2.1). Der volumetrische Leistungseintrag im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf lag im Gegensatz dazu zwischen 7 W m= und
8 W m3. Bei den untersuchten Standardbedingungen waren die Mischzeit flir eine
Mischgite von 90 % 1,4 min £ 0,2 min und die Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten
89,6 h" £ 6,5 h™ fir CO und 71,2 h"" £ 5,2 h' fiir H,. Der Verlauf der Satzprozesse ist in
Abbildung 6.1 und Abbildung 6.2 dargestellt.

Die Satzprozesse im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurden bei Standard-
bedingungen (30 °C; pH 8; 1 bar; Gein =10 L L' h™") und der CO2-haltigen Gasmischung
(CO2:H2:N2 3:12:10) in Triplikaten durchgeflihrt, um die Reproduzierbarkeit autotropher
Prozesse in dem konvertierbaren Bioreaktor zu quantifizieren. Die Prozessdaten sind in
Abbildung A.24 und Tabelle A.19 im Anhang zusammengefasst.

2 Teile dieses Kapitels sind publiziert in: Riegler P, Chrusciel T, Mayer A, Doll K, Weuster-Botz D
(2019): Reversible retrofitting of a stirred-tank bioreactor for gas-lift operation to perform synthesis
gas fermentation studies. Biochemical Engineering Journal, 2019, 141:89-101.
https://doi.org/10.1016/j.bej.2018.09.021



128 Suspensionsreaktoren

Bei der Verwendung eines CO-haltigen Gasgemisches (CO:N; 1:9) zeigte C. aceticum
exponentielles Wachstum fiir 23,5 h im Rihrkesselreaktor und 3,5 h im Blasensaulenreak-
tor mit innerem Umlauf. Die maximale Biotrockenmassekonzentration (BTMmax) wurde mit
3,16 g L™ nach 45 h im Rihrkesselreaktor und 0,46 g L' nach 72 h im Blasensaulenreak-
tor mit innerem Umlauf erreicht. Nach der exponentiellen Wachstumsphase wurde in
beiden Reaktoren ein zeitlich begrenztes lineares Wachstum beobachtet.
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Abbildung 6.1: Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (BTM), der Acetat- sowie der
Ethanolkonzentration autotropher Satzprozesse mit C. aceticum bei Standardbedingungen (30 °C;
pH 8; 1 bar) in zwei unterschiedlichen Suspensionsreaktoren: O, Riihrkesselreaktor (Vr = 2 L) bei
1.500 U min' ((P/V)str ~ 14 kW m-3); @, Blasensaulenreaktor (Vk =2,5L) mit innerem Umlauf
((PNV)er = 7-8 W m3). Die Untersuchungen wurden mit kontinuierlicher Begasung (Gein
=10 L L' h'") und zwei Gasmischungen durchgefiihrt: links, CO:N2 1:9; rechts, CO2:H2:N2 3:12:10.
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Abbildung 6.2: Zeitlicher Verlauf der Aufnahme- (positiv) oder Bildungsraten (negativ) (ri) und der
Partialdricke (pi) der Gase CO, Hz und CO: autotropher Satzprozesse mit C. aceticum bei
Standardbedingungen (30 °C; pH 8; 1 bar) in zwei unterschiedlichen Suspensionsreaktoren:
hellgrau, Riihrkesselreaktor (Vr =2,0L) bei 1.500 U min' ((P/V)str ~ 14 kW m3);  schwarz,
Blasensaulenreaktor (Vr = 2,5 L) mit innerem Umlauf ((P/V)cLr = 7-8 W m-3). Die Untersuchungen
wurden mit kontinuierlicher Begasung (Gein = 10 L L h'') von unterschiedlichen Gasmischungen
durchgefihrt: oben, CO:N21:9; unten, CO2:Hz2:N2 3:12:10. Die gestrichelten Horizontalen
kennzeichnen die Eingangspartialdriicke der Gase.
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Die Konzentration des Stoffwechselprodukts Acetat zeigte in beiden Reaktoren einen
ahnlichen Verlauf. Im Rihrkesselreaktor wurden allerdings mit 190 mmol L' (11,4 g L")
nach etwa drei Tagen (~72 h) Prozesszeit bei konstanten Betriebsbedingungen und konti-
nuierlicher Begasung eine deutlich hohere Acetatkonzentration als im Blasensaulen-
reaktor mit 25 mmol L' (1,5 g L") detektiert. Die Ethanolkonzentration im Rihrkessel-
reaktor erreichte nach etwa drei Tagen (~72 h) einen Maximalwert von 5,3 mmol L'
(0,24 g L"), wahrend im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf nur Spuren von
0,02 mmol L' (0,01 g L") Ethanol quantifiziert wurden.

Im Ruhrkesselreaktor konnten maximale CO-Aufnahmeraten von 28,4 mmol L' h”' bei
CO-Partialdricken von minimal 28 mbar erreicht werden. Durch die Umsetzung von CO
zu Acetat wurde analog zur CO-Aufnahme CO- im stéchiometrischen Verhaltnis 1:2 (siehe
Reaktionsgleichung 3-4) produziert. Im Blasensaulenreaktor konnte kaum eine CO-
Aufnahme oder eine CO,-Bildung gemessen werden.

Bei der Verwendung eines CO.:Hz-haltigen Gasgemisches (CO2:H2:N» 3:12:10) wurde im
Ruhrkesselreaktor fur 10,1 h und im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf fir 6,5 h
exponentielles Wachstum unmittelbar nach der Inokulation beobachtet. Innerhalb von 72 h
autotrophem Satzverfahren konnten maximale Biotrockenmassekonzentrationen von
0,9gL"'und 0,5gL" erreicht werden. Nach etwa drei Tagen (~72 h) wurden maximale
Acetatkonzentrationen von 207 mmol L' (12,4gL™") im Rihrkesselreaktor sowie
91 mmol L (5,5 g L") im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf quantifiziert. Ethanol
wurde Uber die gesamte Prozesszeit in beiden Reaktoren nicht detektiert. Wahrend des
Satzprozesses wurden maximale Hz-Aufnahmeraten von 20 mmol L' h"' und
8 mmol L' h"' sowie CO,-Aufnahmeraten von 9 mmol L' h™* und 6 mmol L' h™! fiir den
Ruhrkesselreaktor beziehungsweise den Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
gemessen.

Der autotrophe Satzprozess wurde im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf in
Triplikaten durchgefihrt. Die exponentielle Wachstumsrate (Uexp), die maximale
Biotrockenmassekonzentration und die Acetatkonzentration nach etwa drei Tagen (~72 h)
zeigten eine Standardabweichung von 5 %, 8 % und 3 %. In den Triplikaten wurde nach
der exponentiellen Wachstumsphase eine lineare Acetatbildungsrate von
1,29 + 0,05 mmol L h"' (4 %) beobachtet.

Diskussion

Die Zeitverlaufe der Biotrockenmasse- und der Stoffwechselmetabolitkonzentrationen
Acetat und Ethanol bei denselben Betriebsbedingungen mit CO als Substrat zeigten im
Rlhrkesselreaktor und im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf signifikante
Unterschiede. Nach etwa drei Tagen (~72 h) wurde im Ruhrkesselreaktor die 7,5-fache
Acetatkonzentration bei einer 6,9-fachen maximalen Biotrockenmassekonzentration
erreicht.

Eine mdgliche Erklarung kénnten geringere CO-Gas-Flussig-Stofftransportraten (COTR)
im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf im Vergleich zum Rihrkesselreaktor aufgrund
eines geringeren volumetrischen Leistungseintrags (0,06 %) und einen daraus resultier-
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enden niedrigeren Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (5,19 %) sein. Die Gas-Flussig-
Stofftransportrate fir CO (Gleichung 3-32) ist, flir den Extremfall, dass die CO-Geldst-
konzentration zum Zeitpunktt gleich Null ist, maximal. Mit der maximalen CO-
Geldstkonzentration an der Gas-Flussig-Phasengrenzflache (Gleichung 3-34) bei den
untersuchten Standardbedingungen (30°C, pco= 100 mbar) im Ruhrkesselreaktor ist
COTRmax= 152 mmol CO L' h™' und im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
COTRmax = 8 mmol CO L' h''. Durch eine héhere maximale Gas-Flissig-Stofftransport-
rate fur CO im Ruhrkesselreaktor konnte C. aceticum im Ruhrkesselreaktor vermutlich
langer exponentiell wachsen. Diese Hypothese wird durch das frihere Ende der
exponentiellen und den friiheren Beginn der linearen Wachstumsphase im Blasensaulen-
reaktor mit innerem Umlauf gestitzt. Lineares Wachstum tritt bei Mikroorganismen in der
Regel dann auf, wenn zumindest eine Nahrstoffkomponente limitierend ist (vergleiche
Abschnitt 3.6.2, Abbildung 3.20). Da die Untersuchungen mit Ausnahme der Bioreaktor-
eigenschaften bei identischen Bedingungen durchgefiihrt wurden, sind limitierende
Medienkomponenten zu Beginn der Untersuchungen auszuschlief’en. Die geringeren
maximalen CO-Gas-Flissig-Stofftransportraten zeigten im Blasensaulenreaktor mit
innerem Umlauf kaum detektierbare CO-Aufnahmeraten (rco). Die Bildung des
Stoffwechselprodukts CO. konnte trotz messbarer Acetatbildung vermutlich aufgrund
seiner hohen Léslichkeit im wassrigen Medium im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf nicht detektiert werden.

Ein weiterer Effekt bei den Untersuchungen zur autotrophen Umsetzung von CO mit
C. aceticum ist eine CO-Substratiiberschussinhibierung in beiden Bioreaktoren. Mayer et
al. (2018) zeigte eine starke CO-Uberschussinhibierung von C. aceticum bei einem CO-
Partialdruck von 100 mbar bei idealer Ruckvermischung im Ruhrkesselreaktor. Der
optimale mittlere CO-Partialdruck wurde mit pco.opt = 5,4 mbar angegeben. Bei der
autotrophen Umsetzung von CO mit C. aceticum im Ruhrkesselreaktor nahm der CO-
Partialdruck Uber die Prozesszeit bis zu 28 mbar ab und ndherte sich dabei dem optimalen
mittleren Partialdruck an. Durch geringere Partialdriicke (bei weiterhin pco > Pco,opt) im
Ruhrkesselreaktor stieg die spezifische Wachstumsrate von C. aceticum gemaly dem
Kurvenverlauf von Abbildung 3.20, wodurch C. aceticum schneller wuchs. Die
formalkinetische Beschreibung der Substratiiberschussinhibierung von C. aceticum ist nur
bei Biotrockenmassekonzentrationen kleiner 0,5 g L™ glltig (Mayer et al. 2018). Die CO-
Substratiiberschussinhibierung kénnte somit zu den signifikanten Unterschieden der
zeitlichen Verlaufe der Biotrockenmassekonzentration und daraus folgenden Unterschie-
den in den Produktkonzentrationen beitragen.

Der Vergleich der autotrophen Satzprozesse im Rihrkesselreaktor und im Blasensaulen-
reaktor mit innerem Umlauf mit einem COj:H,-Gasgemisch zeigte eine 1,9-fache
maximale Biotrockenmasse- und eine 2,3-fache Acetatkonzentration nach etwa drei
Tagen (~72 h). Der Unterschied der Prozessleistung von C. aceticum in den beiden
Reaktoren ist deutlich geringer als mit CO als Substrat.

Das Reduktionsmittel H, war bei der autotrophen Umsetzung eines CO;:H2:N2-haltigen
Gasgemisches die schwerldsliche Substratkomponente. Der H>-Gas-Flussig-Stoff-
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transport ist nach Gleichung 3-31 sowohl vom Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten als
auch vom Konzentrationsgradienten abhangig. Ersterer war im Blasensaulenreaktor mit
innerem Umlauf fir Wasserstoff um 20 % geringer als fur CO. Da C. aceticum bei hohen
Ho-Partialdricken, im Gegensatz zu CO, keine extremen Inhibierungseffekte aufwies,
konnten hohere Ho- als CO- Partialdriicke untersucht werden (Mayer 2018). Die maximale
molare Léslichkeit von H bei einem Partialdruck von 480 mbar ist nach Gleichung 3-34
und Tabelle 3.6 in salzfreiem Medium bei 30 °C 4,1 mal so hoch wie bei einem CO-
Partialdruck von 100 mbar. Die maximale H>-Gas-Flissig-Stofftransportrate (HTRmax) war,
unter Annahme des Extremfalles, dass kein H; in Lésung vorliegt, gleich
HTRmax = 498 mmol H; L' h™' im Riihrkessel und HTRmax = 26 mmol H; L' h™' im Blasen-
saulenreaktor mit innerem Umlauf. Die maximale Gas-Flissig-Stofftransportrate des
limitierenden Substrats H» (pu, = 480 mbar) war demnach 3,3 mal so grof3 wie fir CO
(pco = 100 mbar).

Die H.-Aufnahmerate (rv,) war im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf Uber den
gesamten Prozessverlauf geringer als die maximale H.-Gas-Flussig-Stofftransportrate.
Dennoch wurde im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf nach 6,5 h lineares
Wachstum von C. aceticum beobachtet. Im Rihrkesselreaktor zeigte C. aceticum
frGhestens ab 10,1 h lineares Wachstum. Dies deutet auf eine friihzeitige H>-Gas-Flissig-
Strofftransportlimitierung im Blasensaulenreaktor hin, da eine Medienlimitierung aufgrund
identischer Reaktionsbedingungen im RuUhrkesselreaktor auszuschliefen ist. Eine
Erklarung dafir, dass die Hx>-Aufnahmerate trotz vermuteter H>-Gas-Flissig-
Strofftransportlimitierung nicht erreicht wurde, kénnten begaste und unbegaste Bereiche
im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf sein. Da 0,93 L des Arbeitsvolumens
(Vr = 2,5 L) unbegast waren, konnte in diesem Bereich kein H.-Gas-Flussig-Stofftransport
stattfinden. C. aceticum kdnnte wahrend der Zirkulation durch den unbegasten Abstrom
Uber das Totraumvolumen zum begasten Bereich die gesamte Menge an geldstem H:
verstoffwechselt haben.

Die Prozessverlaufe zeigten vermutlich aufgrund der hdheren maximalen H.- im Vergleich
zu CO-Gas-Flussig-Stofftransportraten ein spateres Ende der exponentiellen Wachstums-
phase von C. aceticum nach 6,5 h mit CO2:H, als Substrat als im Satzprozess mit CO als
Substrat (texp = 3,5 h).

Beim Vergleich von CO und COa:H; als Substrat im Rihrkesselreaktor, genauso wie im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf, wurden mit CO héhere maximale Biotrocken-
masse- und mit CO.:H, héhere maximale Acetatkonzentrationen erreicht. Eine mdgliche
Erklarung sind groRere Anderungen der Gibbs-Energie fiir die Synthese von einem Mol
Acetat mit CO (AG° =-155 kJ mol™") im Vergleich zu CO2:H, (AG® =-74 kJ mol™) als
Substrat (Fernandez-Naveira et al. 2017b). Durch héhere Adenosintriphosphatausbeuten
pro Elektronenpaar bei der Umsetzung von CO kénnten geringere Acetatbildungsraten flir
den Aufbau von Biomasse ausreichend gewesen sein (Bertsch und Muller 2015). Dadurch
waren auch hdhere Biotrockenmassekonzentrationen bei geringeren Acetatkonzentra-
tionen mit CO moglich. Mit CO2:H, als Substrat muss als erster Schritt des reduktiven
Acetyl-Coenzym A-Stoffwechselweges CO; reduziert werden. Eine erhdhte Acetatbildung
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ist dabei womdglich aufgrund geringerer Adenosintriphosphatausbeuten pro Mol Acetat
und des Bedarfs der Regeneration an Reduktionsaquivalenten, die bei der Reduktion von
CO; verbraucht werden, fir den Aufbau von Biomasse notwendig. Dies wurde bereits fir
andere acetogene Mikroorganismen beobachtet (Savage et al. 1987; Daniel et al. 1990;
Ragsdale und Pierce 2008).

Im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurde im Vergleich zum Rihrkesselreaktor
mit CO als Substrat kaum Ethanol produziert. Mit CO2:H; als Substrat konnte in beiden
Reaktoren keine Ethanolproduktion detektiert werden. Hohe CO-Partialdriicke zeigten bei
C. aceticum starke Inhibierungseffekte (Mayer et al. 2018). Eine mdgliche Begriindung der
beobachteten Alkoholproduktion von C. aceticum sind ungunstige CO-Geldstkonzen-
trationen im Rihrkesselreaktor durch den schnelleren Gas-Fliissig-Stofftransport. Diese
kénnten eine Ethanolproduktion férdern, um Uberschissige Reduktionsaquivalente
mdglichst rasch zu verstoffwechseln (Ramié-Pujol et al. 2015a). Im Blasensaulenreaktor
mit innerem Umlauf koénnten, im Falle einer Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung,
aufgrund geringerer CO-Gelbstkonzentrationen keine ungunstigen Bedingungen
herrschen, was die geringere Ethanolbildung begrinden konnte. Eine andere Begrundung
kénnten hdhere Biotrockenmassekonzentrationen im Rihrkesselreaktor im Vergleich zum
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf sein.

Die untersuchten Prozessgrofien in den Satzprozess-Triplikaten im Blasensaulenreaktor
zeigten eine sehr gute Ubereinstimmung, weshalb von einer guten Reproduzierbarkeit der
Ergebnisse im konvertierbaren Bioreaktor ausgegangen wird.

Der Vergleich von Untersuchungen mit C. aceticum aus der Literatur mit dieser Arbeit
zeigte vergleichbare Biotrockenmasse- und Acetatkonzentrationen wie im Blasensaulen-
reaktor von 37,8 mmol L' in Serumflaschen bei einem CO-Initialkopfraumpartialdruck von
1.571 mbar nach drei Tagen (Sim et al. 2007). Autotrophe Satzprozesse im kontinuierlich
begasten ideal durchmischten Rihrkesselreaktor zeigten ahnliche Biotrockenmasse- und
Acetatkonzentrationen von 2,0gL " und 1,5gL" sowie 261 mM und 291 mM im 1 L-
Malstab, wie im 2 L-MalRstab des Mehrzweckbioreaktors (Mayer und Weuster-Botz
2017).

6.2 Satzprozesse mit C. carboxidivorans

Mit C. carboxidivorans wurden autotrophe Satzprozesse bei Standardbedingungen
(37 °C; pHo 6; 1 bar) ohne pH-Kontrolle im kontinuierlich begasten (Gen=5LL"h™,
CO:CO; 4:1) Ruhrkesselreaktor (Vr=2,0L) und im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf (Vr = 2,5 L) durchgefiihrt und verglichen. Der Rihrkesselreaktor wurde bei einer
Drehzahl von 1.200 U min™ betrieben und dabei ideal durchmischt. Das entspricht einem
Leistungseintrag von fast 10,5 kW m=.und einem abgeschatzten Gas-Flissig-Stoff-
transportkoeffizienten von 989 h™' fir CO. Der Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
zeigte bei den untersuchten Betriebsbedingungen einen volumetrischen Leistungseintrag
von 4W m3, einen volumetrischen Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten von
49,7 h'' + 3,8 h' fiir CO sowie eine Mischzeit (B90) von maximal 140 s + 54 s. Mit einem
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Myoglobin-Test (siehe Abschnitt 4.3) konnte die CO-Gel6stkonzentration Uber die
gesamte Prozesszeit sowohl im Rihrkesselreaktor als auch im Blasensaulenreaktor mit
innerem Umlauf im unteren Bereich des Bioreaktors gemessen werden. Im
Ruhrkesselreaktor war dieser Bereich ideal durchmischt, im Blasensaulenreaktor mit
innerem Umlauf war dies der Bereich mit der schlechtesten Versorgung mit dem
Gasgemisch (Totraumvolumen (V1r): siehe Abbildung 5.4). Die Prozessverlaufe der
Biotrockenmassekonzentration, des pH und der Produkte Acetat, Ethanol, Butyrat,
1-Butanol, 1-Hexanol sowie die CO-Geldstkonzentration sind in Abbildung 6.3 dargestellt.
Die CO-Aufnahmeraten, die CO,-Bildungsraten sowie deren Partialdriicke sind lber die
Prozesszeit in Abbildung 6.4 gezeigt.

Die Dauer der exponentiellen Wachstumsphase (texo) von C. carboxidivorans betrug
12,4 h im Ruhrkesselreaktor und 4,6 h im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf. Es
wurden maximale Biotrockenmassekonzentrationen von 0,48 gL' sowie 0,32gL"
erreicht. Die CO-Gelostkonzentration nahm im Blasensaulenreaktor in 4,8 h auf einen
Wert unterhalb der Nachweisgrenze des Myoglobin-Tests (cco=0mM) ab. Im
Ruhrkesselreaktor wurden am Ende der exponentiellen Wachstumsphase minimale CO-
Gel6stkonzentrationen von 0,47 mM CO gemessen. Die CO-Aufnahmerate erreichte
Maximalwerte von 14 mmoL L' h”" im Ruhrkesselreaktor und 7 mmol L' h™' im Blasen-
saulenreaktor und analog dazu CO-.-Bildungsraten im stdchiometrischen Verhaltnis von
2:1. Acetat und Ethanol wurden in beiden Reaktoren wahrend der ersten 24 h unter
Abnahme des pH primar gebildet. AnschlieRend wurde die Bildung langerkettiger Sauren
(Butyrat, Hexanoat) in geringen Mengen gemessen (Hexanoatkonzentrationen nicht
gezeigt). Acetat, Butyrat und Hexanoat wurden bei niedrigem pH zu den Alkoholen
Ethanol, 1-Butanol und 1-Hexanol reduziert. Dadurch erfolgte ein Anstieg des pH. Die
wichtigsten Prozessparameter und die Konzentrationen der Stoffwechselmetabolite nach
etwa vier Tagen (~96 h) Satzprozess sind in Tabelle 6.1 zusammengefasst.

Tabelle 6.1: Produktkonzentrationen nach etwa vier Tagen (~96 h) Satzprozess mit C. carboxidi-
vorans bei Standardbedingungen (37°C; pHo 6; 1 bar; Gein =5 L L' h''; CO:COz24:1) ohne pH-
Kontrolle im Ruhrkesselreaktor (Vs = 2,0 L) und Blasensaulenreaktor (Vr = 2,5 L).

Produkt Rihrkesselreaktor Blasensaulenreaktor

c, mM c, mM
Acetat 3,6 7,2
Ethanol 25,7 32,3
Butyrat 0,9 1,1
1-Butanol 10,5 5.1
1-Hexanol 0,9 0,9

Diskussion

Die Prozessleistung des acetogenen Bakteriums C. carboxidivorans zeigte signifikante
Unterschiede zwischen den Untersuchungen im Ruhrkesselreaktor und im Blasen-
saulenreaktor mit innerem Umlauf. Die exponentielle Wachstumsphase endete im Blasen-
saulenreaktor bereits 7,8 h friher als im Rihrkesselreaktor. Die Quantifizierung der CO-
Geldstkonzentration zeigte, dass am Ende der exponentiellen Wachstumsphase nach
4,8 h an der Messposition kein CO in Lésung vorlag.
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Abbildung 6.3: Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (BTM), des pH, der
Produktkonzentrationen (Acetat, Ethanol, Butyrat, 1-Butanol und 1-Hexanol) sowie der CO-Gel0Ost-
konzentration (cco) autotropher Satzprozesse mit C. carboxidivorans bei Standardbedingungen
(37 °C; pHo 6 unkontrolliert; 1 bar; Gein=5LL"h'; CO:CO24:1) in zwei unterschiedlichen
Suspensionsreaktoren: O, Rihrkesselreaktor (VR =2L) bei  1.200 U min'  ((P/V)str =
10,5 kW m-3); @, Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf ((P/V)eLr =4 W m-3). Die gestrichelte
Horizontale kennzeichnet die maximale CO-Gel6stkonzentration (cco”) bei 37 °C in salzfreiem
Wasser nach Gleichung 3-34. Die CO-Gel6stkonzentration wurde in den ersten 96 h in Triplikaten
und dann in Duplikaten gemessen.
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Abbildung 6.4: Zeitlicher Verlauf der Aufnahme- oder Bildungsraten (negative Aufnahmerate ri) und
der Partialdriicke (pi) der Gase CO und CO:2 autotropher Satzprozesse mit C. carboxidivorans bei
Standardbedingungen (37 °C; pHo 6; 1 bar; Gein=5 L L' h'; CO:CO2 4:1) ohne pH-Kontrolle in
zwei unterschiedlichen  Suspensionsreaktoren: hellgrau, Rihrkesselreaktor (2,0L) bei
1.200 U min*  ((P/V)str = 10.469 W m-3); schwarz, Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf

((PIV)eLr = 4 W m-3). Die gestrichelten Horizontalen kennzeichnen die Eingangs-Partialdriicke des
Gasvolumenstroms.

Die CO-Limitierung entstand — wie bereits fir autotrophe Satzprozesse mit C. aceticum
diskutiert — aufgrund geringerer Leistungseintrage und daraus folgend geringerer Gas-
Flissig-Stofftransportraten im Blasensaulenreaktor im Vergleich zum Rihrkesselreaktor.
Untersuchungen bei geringeren Mischzeiten zeigten keine Verlangerung der
exponentiellen Wachstumsphase oder Erhéhung der maximalen Biotrockenmasse-
konzentrationen (Daten nicht gezeigt). Somit unterscheidet sich der Prozess priméar durch
den geringeren volumetrischen Leistungseintrag, den Gas-Flussig-Stofftransportkoef-
fizienten und damit den Gas-Flissig-Stofftransport.

Die Gas-Flissig-Stofftransportrate fur CO (COTR, Gleichung 3-32) ist, fur den Extremfall,
dass die CO-Gelbstkonzentration zum Zeitpunktt gleich Null ist, maximal. Mit der
maximalen CO-Gel6stkonzentration an der Gas-Flussig-Phasengrenzflache (Gleichung
3-34) bei den untersuchten Standardbedingungen (37°C, pco= 800 mbar) im Rihrkessel-
reaktor ist COTRmax =641 mmol CO L' h' und im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf COTRmax = 32 mmol CO L' h™.

Die CO-Aufnahmeraten (rco) waren wahrend des Satzprozesses im Ruhrkesselreaktor mit
Maximalwerten von 14 mmoL L™ h™' deutlich geringer als die maximale Gas-Fliissig-Stoff-
transportrate fir CO (rco << COTRmax). Im Rihrkesselreaktor ist aufgrund hoher
Leistungseintrage (P/V) und dadurch hoher Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten (k.a)
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sowie hoher maximaler Gas-Flissig-Stofftransportraten fir CO (COTRmax) bei idealer
Ruckvermischung von keiner CO-Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung auszugehen. Dies
konnte mit der Quantifizierung der CO-Geldstkonzentration Uber den Myoglobin-Test
bestatigt werden (cco = 0,47 mM).

Im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurden wahrend des Satzprozesses
durchweg geringere CO-Aufnahmeraten (rcomax = 7 mmolL L™ h') als die maximale Gas-
Flussig-Stofftransportrate fir CO gemessen (rco < COTRmax). Dennoch wurde mit Hilfe
des Myoglobin-Tests bei einer Prozesszeit von 4,8 h bis maximal 22,6 h kein CO in Losung
quantifiziert. Eine Erklarung dafir konnten unterschiedliche Messpositionen im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf sein. Die Messung des Gas-Flissig-Stofftrans-
portkoeffizienten (k.a) erfolgte im Aufstrom des Blasensaulenreaktors (begaster Bereich),
wahrend die CO-Quantifizierung Uber den Myoglobin-Test im Totraumvolumen
(unbegaster Bereich) erfolgte. Die schematische Darstellung in Abbildung 6.5 zeigt die
unterschiedlichen Messpositionen. Ungefahr 37 % der Flissigphase im Blasensaulen-
reaktor waren unbegast (Vq und V1r). Wahrend der Zirkulation der Flissigphase wurden
vermutlich ab dem oberen Ende des Abstroms die gelésten CO-Molekiile von
suspendierten C. carboxidivorans-Zellen verbraucht. Dies kénnte erklaren, warum im
Totraumvolumen des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf temporar kein CO in
Losung gemessen wurde.
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Abbildung 6.5: Schematische Darstellung der Messpositionen im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf fur die Messungen des Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (kca) und der CO-Geldst-
konzentration mit Hilfe des Myoglobin-Tests. Die Pfeile zeigen die Richtung des Flussigkeitsstroms
Uber den inneren Umlauf. Abklrzungen: Vi, begastes Volumen im Aufstrom; V4, unbegastes
Volumen im Abstrom; V1r, Totraumvolumen (unbegast); Geinaus, Gasein/ausgang.

Die CO-Auffnahmeraten (rco < COTRmax) wahrend des Satzprozesses mit C. carboxidi-
vorans im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf lassen vermuten, dass der Gas-
Flussig-Stofftransport den Satzprozess nicht limitierte. Aufgrund von begasten (1,57 L)
und unbegasten (0,93 L) Bereichen im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf konnte
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allerdings gezeigt werden, dass der Gas-Flussig-Stofftransport im unbegasten Totraum-
volumen des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf limitierend war. Dadurch war der
Gas-Flissig-Stofftransport wahrend des Satzprozesses mit C. carboxidivorans im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf teilweise limitierend.

Die CO-Geldstkonzentration war im Totraumvolumen des Blasensdulenreaktors mit
innerem Umlauf maximal 17,8 h unterhalb der Nachweisgrenze (cco = 0 mM). Dies wurde
Uber den weiteren Prozessverlauf nicht mehr beobachtet. Ein Grund kénnte der Verlauf
des pH wahrend des Satzprozesses ohne pH-Kontrolle sein, der in der acidogenen Phase
ab- und in der solventogenen Phase wieder zunahm. Es wird vermutet, dass der pH den
Prozess starker dominiert als die geringeren maximalen CO-Gas-Flissig-Stofftransport-
raten im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf im Vergleich zum Ruhrkesselreaktor.

Aufgrund der Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung wurde im Blasensaulenreaktor mit
innerem Umlauf bereits ab dem Ende der exponentiellen Wachstumsphase
(texo.cLr = 4,6 h) ein linearer Anstieg der Acetatkonzentration beobachtet. Die Acetat-
bildung ist wachstumsassoziiert (Datar et al. 2004) und dadurch im Rihrkesselreaktor
Uber die ersten 12 h exponentiell. Die maximale Acetatkonzentration wurde im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf deshalb erst 10 h spater erreicht als im
Rihrkesselreaktor. Analog dazu wurden die Maximalkonzentrationen der langerkettigen
C.s- und Ce-Produkte im Blasensaulenreaktor erst nach langeren Prozesszeiten erreicht.

Abbildung 6.3 zeigt, dass sich der Verlauf der Produktkonzentrationen in den beiden
Reaktoren stark unterschied. Im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurden aber
trotz deutlich geringerer maximal moglicher CO-Gas-Flussig-Stofftransportraten
(COTRmax) nach etwa vier Tagen (~96 h) vergleichbare Stoffmengen Kohlenstoff fixiert.
Insgesamt wurden im RUhrkesselreaktor 109,7 mmol und im Blasensaulenreaktor
109,2 mmol Kohlenstoff fixiert. Die Acetatkonzentration war im Blasensaulenreaktor mit
innerem Umlauf nach ~96 h in etwa doppelt so hoch wie im Rihrkesselreaktor. Aulierdem
wurden 26 % mehr Ethanol im Blasensaulenreaktor, aber 108 % mehr 1-Butanol im
Ruhrkesselreaktor gebildet. Die finalen 1-Hexanolkonzentrationen nach etwa vier Tagen
(~96 h) Satzprozess waren vergleichbar. Der Vergleich der finalen Produktkonzentra-
tionen nach vier Tagen Satzprozess (~96 h) im Ruhrkesselreaktor (STR) und im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (GLR) sowie die Charakteristiken der beiden
Reaktoren ist in Abbildung 6.6 grafisch dargestellt.

Der Vergleich der Satzprozesse mit C. carboxidivorans im Rihrkesselreaktor und im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf zeigte somit eine vergleichbare Produktivitat in
der Kohlenstofffixierung mit signifikanten Unterschieden in den finalen Produktkonzen-
trationen und damit im Produktspektrum. Die Unterschiede kénnten mit der friihzeitigen
teilweisen Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf begriindet werden. Durch die CO-Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung wird
Acetat ab einer Prozesszeit von 4,6 h langsamer gebildet. Schneller ansteigende
Acetatkonzentrationen im RuUhrkesselreaktor kdnnten das acetogene Bakterium zur
Bildung von Butyrat und 1-Butanol zwingen. Hohere CO-Gel6stkonzentrationen kénnten
die notwendigen Reduktionsaquivalente dafir bereitstellen (Ramié-Pujol et al. 2015a).
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Abbildung 6.6: Normierter Vergleich der Dauer der exponentiellen Wachstumsphase (texp), der
maximalen Biotrockenmassekonzentration (BTMmax), der Stoffwechselprodukte (ci) nach vier
Tagen (4 d), des volumetrischen Leistungseintrags (P/V), des CO-Gas-Flissig-Stofftransport-
koeffizienten (kLaco) und der Mischgeschwindigkeit als reziproker Wert der Mischzeit fir eine
Mischglte von 90 % (Be0') fUr autotrophe Satzprozesse mit C. carboxidivorans (37 °C; pHo 6;
1 bar; Gen=5LL"h"; CO:CO24:1) ohne pH-Kontrolle im Rihrkesselreaktor (STR; VrR=21L,;

) und dem Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (GLR; Vr=2,5L; schwarz). Die
Darstellung erfolgte tiber den relativen Bezug zu den Maximalwerten.

Die Bioreaktoreigenschaften beeinflussten die Geschwindigkeit der Produktbildung und
das Produktspektrum aus C»-, C4- und Ce-Verbindungen in autotrophen Satzprozessen
mit C. carboxidivorans. Die Untersuchungen ohne pH-Kontrolle zeigten trotz temporarer,
teilweiser CO-Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf die Fixierung vergleichbarer Stoffmengen Kohlenstoff. Dies zeigt, dass dieser
Prozess durch den pH-induzierten metabolischen Wechsel von acetogener zu
solventogener Phase starker gelenkt wird als von der nachgewiesenen kurzzeitigen Gas-
Flussig-Stofftransportlimitierung in der acetogenen Phase.

6.3 Vergleich von Gasfermentationen mit C. aceticum und
C. carboxidivorans in Suspensionsreaktoren

Die Bioreaktoreigenschaften des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf schaffen
durch langere Mischzeiten, geringere Leistungseintrdge und niedrigere Gas-Flissig-
Stofftransportraten eine andere Umgebung fur die Kultivierung acetogener Bakterien im
Vergleich zum Ruhrkesselreaktor. Dadurch wird auch die Prozessleistung zur autotrophen
Umsetzung von Synthesegas zu Acetat und anderen Stoffwechselprodukten mafigeblich
beeinflusst. Die Unterschiede konnten in Satzprozessen mit Clostridium aceticum und
Clostridium carboxidivorans in Abschnitt 6.1 beziehungsweise Abschnitt 6.2 gezeigt
werden. Die Unterschiede waren fur C. aceticum anders als fur C. carboxidivorans. Der
Vergleich der Bioreaktorcharakteristiken und der reaktionstechnischen Parameter ist fur
die Suspensionsreaktoren Ruhrkesselreaktor sowie Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf fir beide acetogenen Bakterien in Abbildung 6.7 graphisch dargestellt.
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Abbildung 6.7: Graphischer Vergleich der Dauer der exponentiellen Wachstumsphase (texp), der
maximalen Biotrockenmassekonzentration (BTMmax), der Summe der Cz-Stoffwechselprodukte
(cc,) nach drei (3 d) beziehungsweise vier Tagen (4 d), des volumetrischen Leistungseintrags
(P/V), des Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (kLai) des Gases i und der Mischgeschwindigkeit
als reziproker Wert der Mischzeit fiir eine Mischglite von 90 % (B90") flr autotrophe Satzprozesse
im Rulhrkesselreaktor (STR; Vr = 2,0 L; ) und dem Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
(GLR; Vr=2,5L; schwarz): Autotrophe Satzprozesse A, mit C. aceticum (30 °C; pH 8; 1 bar;
Gein = 10 L L' h'') mit CO als Substrat (CO:N2 1:9); B, mit CO2:H2 als Substrat (CO2:H2:N2 3:12:10)
sowie C, mit C. carboxidivorans (37 °C; pHo 6; 1 bar; Gein=5L L"h'; CO:CO24:1) ohne pH-
Kontrolle. Die Darstellung erfolgte Giber den relativen Bezug zu den Maximalwerten der jeweiligen
Betriebsbedingungen (normierte Darstellung).
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Der Vergleich des Einflusses der Bioreaktoren auf die Prozessleistung von C. aceticum
und C. carboxidivorans zeigte, dass der Einfluss der Reaktoreigenschaften fir die
autotrophe Umsetzung von Synthesegas mit acetogenen Bakterien nicht pauschal erklart
werden kann. Die Untersuchungen bei 0,05 % des Leistungseintrags, 5 % des Gas-
Flussig-Stofftransportkoeffizienten und damit geringeren maximalen Gas-Flissig-
Stofftransportraten sowie bis zu 2.806 % der Mischzeit zeigten deutliche Unterschiede
einerseits mit C. aceticum, einem typischen Acetogen mit Acetat als Primarstoffwechsel-
produkt, geringere finale Acetatkonzentrationen nach etwa drei Tagen (~72 h) als im
Rihrkesselreaktor. Andererseits wurden mit C. carboxidivorans, einem klassischen
Vertreter in der Klasse der Clostridien flir die reduktive Alkoholbildung, vergleichbare
Stoffmengen  Kohlenstoffatome  bei  unterschiedlichen  Produktspekiren im
Ruihrkesselreaktor und Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf fixiert. Dies zeigt deutlich
den Einfluss des Bioreaktors auf die Prozessleistung acetogener Mikroorganismen und
wie wichtig es ist, diese bereits im Labormalistab zu evaluieren.
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7 Gasfermentation mit Clostridium aceticum
in Biofilmreaktoren

Im Rahmen dieser Arbeit wurden Untersuchungen zur Gasfermentation mit
Clostridium aceticum in den Biofilmreaktoren Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf
sowie Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom durchgefiihrt. Der Volumenbezug flr die
Bestimmung der Raum-Zeit-Ausbeute (vergleiche Gleichung 3-89) und der Gasauf-
nahmerate (vergleiche Gleichung 4-20) erfolgte in den Biofilmreaktoren aufgrund der
aktiven Biomasse auf dem Tragermaterial nicht auf das Suspensionsvolumen sondern auf
das Volumen des Festbettes (1,06 L) und wurde mit ,pro Liter Festbettvolumen® (L")
gekennzeichnet.

7.1 Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf

7.1.1 Satzprozesse

In Abschnitt 5.1.2 wurde festgestellt, dass Sera Siporax™ ein geeignetes Tragermaterial
fur die Immobilisierung von C. carboxidivorans in Biofilmreaktoren ist. Die Immobilisierung
von C. aceticum hingegen konnte in Untersuchungen in Anaerobflaschen im
Satzverfahren nicht nachgewiesen, sondern nur vermutet werden. Das Tragermaterial
anderte das Wachstums- und Produktionsverhalten von C. aceticum nicht (vergleiche
Abschnitt 5.1.2).

Die Eignung von Sera Siporax™ als Festbettmaterial und C. acetium als Biokatalysator in
Biofilmreaktoren wurde im Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf untersucht. Dies
erfolgte in autotrophen Satzprozessen bei Standardbedingungen (Vk = 2,5 L; 30 °C; pH 8;
1 bar) und kontinuierlicher Begasung (Gen=10L L"h™") mit zwei unterschiedlichen
Gasmischungen (CO:N2 1:9 oder CO2:H2:N2 3:12:10) in Analogie zu Kapitel 6. Der
zeitliche Verlauf der optischen Dichte (ODeoo) und der Acetatkonzentration ist in Abbildung
7.1 dargestellt. Der Prozessverlauf der Untersuchungen im Blasensaulenreaktor bei
identischen Bedingungen aus Abbildung 6.1 ist als Referenz in grau dargestellt. Die
Untersuchungen mit einer COa2:Hz-haltigen Gasmischung wurden fir die ersten
24 Stunden in Triplikaten durchgefihrt. Am Ende der Satzprozesse wurde das
Tragermaterial aufbereitet (Abschnitt 4.4.2) und im Rasterelektronenmikroskop analysiert
(Abbildung 7.2).

Die optische Dichte (ODeoo) nahm fir beide Gasmischungen im Festbettbiofilmreaktor in
den ersten 12 h zu und danach wieder ab. Nach den einem Tag Satzbetrieb wurden
optische Dichten (ODeggo) von 0,08 mit einer Gasmischung aus CO:N. beziehungsweise
0,25 mit einer Gasmischung aus CO2:H2:N> erreicht. Im Blasensaulenreaktor mit innerem
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Umlauf wurden analog optische Dichten (ODey) von 0,66 beziehungsweise 0,56
gemessen.

Der zeitliche Verlauf der Acetatkonzentration zeigte bereits nach 3,0h bei CO
beziehungsweise nach 6,2 h bei CO.:H; als Substrat einen linearen Verlauf mit einer
naherungsweise konstanten Acetatbildungsrate (racetst) von 0,32 mmol L' h”' (CO:Ny)
oder 1,24 mmol L' h™' £ 0,29 mmol L' h'" (CO2:H2:N>). Dies entsprach einer auf das Fest-
bettvolumen bezogene Produktivitat von 0,77 mmol L' h™' (CO:N2) und 2,77 mmol L¢" h”’
+ 0,78 mmol LF'1 h-t (COzZHzZNz).
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Abbildung 7.1: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte bei 600 nm (ODeoo) und der Acetatkonzen-
tration autotropher Satzprozesse mit C. aceticum im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf bei
Standardbedingungen (Vr = 2,5 L oder 2,25 L; 30 °C; pH 8; 1 bar) und kontinuierlicher Begasung
(Gein =10 L L-* h'') mit einer Gasmischung aus CO:N2 (1:9; X; ,CQO* linke Spalte) und CO2:H2:N2
(3:12:10; ®@EA ,CO2:H2"; rechte Spalte). Die Untersuchungen mit der CO2:H2:N2-Gasmischung
wurden in Triplikaten durchgefiihrt. Die Verlaufe bei identischen Bedingungen im Blasensaulen-
reaktor aus Abbildung 6.1 sind als Referenz angegeben ().

Diskussion

Die autotrophen Satzprozesse im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf zeigten flr
beide Gaszusammensetzungen geringere optische Dichten (ODsgo) als im Blasensaulen-
reaktor mit innerem Umlauf. Die beiden Bioreaktoren unterschieden sich in ihrem Aufbau
ausschlieRlich durch 300 g Tragermaterial Sera Siporax™. Die lineare Acetatbildungsrate
nach dem Ende der exponentiellen Phase war im Festbettbiofilmreaktor trotz geringerer
Biotrockenmassekonzentrationen in Suspension mit CO2:H, als Substrat mit jener im
Blasensaulenreaktor vergleichbar (racetatcir = 1,29 mmol L™ h™') und mit CO als Substrat
sogar hoher (racetatcir = 0,21 mmol L' h''). Diese Beobachtung sowie die Aufnahmen
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adsorbierter C. aceticum-Zellen an der Oberflache von Sera Siporax™ im Rasterelektron-
enmikroskop (Abbildung 7.2) lassen vermuten, dass zwar weniger Bakterien in Sus-
pension, aber durch die Immobilisierung nicht weniger Bakterien im Bioreaktor vorlagen.

A ) abiotisch B B - x600

1

Abbildung 7.2: Beispielhafte Darstellung von Aufnahmen im Rasterelektronenmikroskop von der
Oberflache des abiotischen Tragermaterials Sera Siporax™ bei 600-facher VergroRerung (A)
sowie von immobilisiertem C. aceticum nach einem drei-tdgigen Satzprozess im Festbettbiofilm-
reaktor mit C. aceticum bei Standardbedingungen (Vr =2,5L; 30 °C; pH 8; Gein =10 L L h") mit
CO als Substrat (CO:Nz 1:9) bei drei VergroRerungen B, 600-fach; C, 1.500-fach; D, 4.500-fach.

Unter der Annahme gleicher zellspezifischer Acetatbildungsraten (Qacetat) im Festbettbio-
filmreaktor wie im Blasensaulenreaktor konnte die immobilisierte Biotrockenmasse nach
etwa einem Tag Satzbetrieb abgeschatzt werden (Tabelle 7.1). Die Berechnungen
zeigten, dass in etwa 1,3 g Biotrockenmasse mit CO und 0,40 g £ 0,25 g mit CO2:H. als
Substrat im Tragermaterial immobilisiert sein mussten. Dies entspricht in etwa 92 % (CO)
beziehungsweise 49 % * 21 % (CO.:H.) der Gesamtbiotrockenmasse. Die Standardab-
weichungen zeigen eine grolRe Varianz der Messdaten von bis zu 63 %. Auch die optische
Dichte (ODeoo) der Triplikate zeigte grofte Unterschiede ber die Prozesszeit (Abbildung
7.1). Dies war aufgrund des in der Literatur beschriebenen Lebenszyklus eines Biofiims
zu erwarten (vergleiche Abschnitt 3.2). Am Beginn dieses Zyklus sind Mikroorganismen
zunachst noch in ihrer planktonischen Form (in Suspension) und lagern sich durch
Primaradsorption an eine inerte Oberflache an. Zu diesem Zeitpunkt sind die
Mikroorganismen noch nicht an die Oberflache gebunden, sondern reversibel angelagert.
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Das bedeutet, dass sie zu jedem Zeitpunkt entweder adsorbieren oder desorbieren
kénnen. Der Aufbau eines Biofilms dauert in der Regel je nach Mikroorganismus
unterschiedlich lange (Oliveira et al. 2007). Nach etwa einem Tag Satzbetrieb im
Festbettbiofiimreaktor war deshalb aufgrund geringer spezifischer Wachstumsraten von
C. aceticum noch keine Biofilmbildung zu erwarten. Diese Hypothese wird auch durch die
Aufnahmen im Rasterelektronenmikroskop (Abbildung 7.2) gestitzt. An der Oberflache
von Sera Siporax™ konnten nur einlagige Schichten (Monolayer) von C. aceticum erkannt
werden.

Tabelle 7.1: Zusammenfassung der Zustandsgréfien autotropher Satzprozesse im Blasensaulen-
reaktor mit innerem Umlauf (GLR) und dem Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf (PBR) mit
C. aceticum bei Vr = 2,25-2,50 L; 30 °C; pH 8; 1 bar; Gein = 10 L L' h-' mit zwei unterschiedlichen
Gasmischungen.

CO:N:z (1:9) CO2:H2:N2 (3:12:10)
GLR PBR GLR PBR
ODeoo - 0,66 0,08 0,56 £ 0,04 0,25+ 0,04
BTMSuspension g 0,94 0,11 0,80 £ 0,05 0,32 £ 0,05
gL’ 0,37 0,05 0,32+ 0,02 0,14 + 0,03
lAcetat mmol L h' 0,21 0,32 1,29 + 0,05 1,24 £ 0,29
QAcetat mmol g™ h 0,57 - 4,04 + 0,36 -
BT Mimmovilisiert g - 1,30 - 0,40 + 0,25
gL’ - 1,23 - 0,38+ 0,24
g kg’ - 4,32 - 1,33+0,83
Immobilisierter % ) 91.86 _ 49,43 + 21,30

Anteil

7.1.2 Wiederholtes Satzverfahren

Wahrend mehrerer Untersuchungen bei verschiedenen Bedingungen im Biofilmreaktor
(siehe Tabelle A.16 im Anhang fir eine detaillierte Auflistung der Reaktionsbedingungen)
wurde die Stoffwechselleistung des im Festbettmaterial immobilisierten acetogenen
Bakteriums C. aceticum durch wiederholte Satzverfahren untersucht (siehe
Abschnitt 4.2.4). Es wurde ein Satzprozess im Festbettbiofiimreaktor direkt nach der
Inokulation, nach 11 Tagen und nach 29 Tagen Betrieb durchgefihrt. Am Ende der
Untersuchungen wurde das Tragermaterial, isoliert, aufbereitet und sowohl seine
Oberflache im Rasterelektronenmikroskop analysiert (Abbildung 7.3) als auch die im
Tragermaterial immobilisierte Biotrockenmasse mittels Elementaranalyse abgeschatzt.
Der zeitliche Verlauf der optischen Dichte (ODsoo) und der Acetatkonzentration ist in
Abbildung 7.4 fir die Satzphasen bei Standardbedingungen (Vk =2,25L; 30 °C; pH 8§;
Gein = 10 L L™ h'"; CO2:H2:N2 3:12:10) dargestellit.

Uber die Prozesszeit von etwa 24 h wurden optische Dichten (ODeoo) zwischen 0,21 und
0,53 gemessen. Die lineare Acetatbildungsrate erreichte 1,84 mmol L' h™' von 6 h bis
22 h fur die Untersuchungen nach der Inokulation, 2,95 mmol Le' h”' nach weiteren
10 Tagen und 3,47 mmol Ls" h™' nach weiteren 17 Tagen kontinuierlicher Prozessfiihrung
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im Festbettbiofilmreaktor beziehungsweise im Rieselbettbiofiimreaktor. Der lineare An-
stieg der Acetatkonzentrationen ist mit Linien gekennzeichnet. Uber den Kohlenstoffgehalt
konnte eine immobilisierte Biotrockenmasse von 6,25 g quantifiziert werden.

x1.500 ~ x4.500

Abbildung 7.3: Aufnahmen der Oberflache von Sera Siporax™ bei 1.500-facher (links) und 4.500-
facher VergroRerung im Rasterelektronenmikroskop nach 30 Tagen Betrieb bei unterschiedlichen
Reaktions- und Betriebsbedingungen (siehe Tabelle A.16 im Anhang).

0,8 60
06 - - 45 L
3 AA N g
B 04h 4 A44 L 30 E
AA .._-‘
° e ’ 5
02 1 / - 15 2
A
0,0 . : A : : 0
0 12 24 36 0 12 24 36
Relative Prozesszeit, h Relative Prozesszeit, h

Abbildung 7.4: Optische Dichten bei 600 nm (ODsoo) und Acetatkonzentration als Funktion der
relativen Prozesszeit autotropher Satzprozesse mit C. aceticum im Festbettbiofiimreaktor mit
innerem Umlauf unter Standardbedingungen (Vr = 2,25 L; 30 °C; pH 8; 1 bar) und kontinuierlicher
Begasung (Gein = 10 L L' h') mit einer Gasmischung aus CO2:H2:N2 (3:12:10) im wiederholten
Satzverfahren: A, Satzphase nach der Inokulation; A Satzphase nach 11 Tagen; A, Satzphase
nach 29 Tagen. Zwischen den Satzphasen wurden Untersuchungen im kontinuierlich betriebenen
Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom durchgefiihrt (Details in Tabelle A.16 im Anhang unter).
Die Linien kennzeichnen den Bereich der linearen Approximation der Acetatbildungsrate. Die
Startzeit der relativen Prozesszeit ist als jener Zeitpunkt definiert, an dem die Betriebsbedingungen
konstant waren.

Diskussion

Die optische Dichte (ODsgo) variierte wahrend der eintdgigen Satzprozesse stark. Dies
wurde bereits bei den Satzversuchen mit C. aceticum in Triplikaten beobachtet (Abbildung
7.1). Eine Begrindung kénnte die stadndige Adsorption beziehungsweise Desorption von
Bakterienzellen auf und vom Tragermaterial sein (siehe Abschnitt 3.2). Die Acetatkonzen-



148 Clostridium aceticum

tration stieg flr alle Satzprozesse linear. Die Umrlstzeiten, die Entfernung von
verbrauchtem Medium und die Erneuerung mit anaerobem Frischmedium bei
kontinuierlicher Begasung sowie die dadurch enstandenen Biotrockenmasseverluste
zeigten keine Reduktion der Acetatbildung. Die Acetatbildungsrate stieg sogar Uber die
Prozesszeit: Nach 11 Tagen wurde eine Steigerung von 60 % beziehungsweise nach
29 Tagen um 88 % gemessen. Eine Begriindung dafir kdnnten héhere am Tragermaterial
immobilisierte Biotrockenmassen sowie die héheren Biotrockenmassekonzentrationen in
Suspension sein. Durch langere Prozesszeiten im Biofilmreaktor konnte vermutlich
vermehrt Biomasse in Form von Biofilm im Tragermaterial angelagert werden. Aufnahmen
im Rasterelektronenmikroskop (Abbildung 7.3) lassen die Bildung extrazellularer
polymerer Substanzen und damit eine Biofilmbildung vermuten. Im Vergleich zu den
Aufnahmen nach einem sechstagigen Satzprozess im Festbettbiofilmreaktor konnten
dichtere und mehrschichtige Ansammlungen (Polylayer) von C. aceticum qualitativ
erkannt werden. Dabei war aber nur die Oberflache von Sera Siporax™, vor allem an den
Kanten des Materials, mit C. aceticum besiedelt. Aufnahmen der inneren Makroporen
zeigten kaum adsorbierte C. aceticum-Zellen sowie keine Anzeichen auf Biofilmbildung
(Aufnahmen nicht gezeigt).

Fir die Untersuchungen direkt nach der Inokulation konnte — unter der Annahme, dass die
spezifische Produktbildungsrate im Festbettbiofiimreaktor mit jener im Blasensaulen-
reaktor identisch war (vergleiche Abschnitt 7.1.1) — eine immobilisierte Biotrockenmasse
von 0,1g abgeschatzt werden. Dies entspricht lediglich 2 % der gemessenen
Biotrockenmasse nach 30 Tagen und unterstitzt die Hypothese héherer immobilisierter
Biotrockenmassen bei langerem Prozessverlauf.

7.1.3 Kontinuierliche Prozessfuhrung

In wiederholten Satzverfahren wurde gezeigt, dass C. aceticum teilweise durch
Immobilisierung und/oder Biofilmbildung im Tragermaterial der Biofilmreaktoren Festbett-
biofilmreaktor sowie Rieselbettbiofilmreaktor zurlickgehalten wird. Fir hohe Biofilmkon-
zentrationen wurden im Rahmen dieser Arbeit drei Langzeitstudien (,A, B und C*) mit
C. aceticum durchgefuhrt. Unter einer Langzeitstudie wird ein Bioprozess verstanden, in
dem mehrere Reaktionsbedingungen zeitlich nacheinander untersucht werden. Das
bedeutet, dass ein Teil der immobilisierten Biomasse vorhergehende Reaktions-
bedingungen miterlebt hat. Im Gegensatz zum Chemostaten werden die Biokatalysatoren
nicht nach spatestens flnf hydraulischen Verweilzeiten aus dem Reaktor ausgetragen. Im
FlieRtext dieser Arbeit wurden nur ausgewahlte Reaktionsbedingungen gezeigt. Eine
detaillierte Auflistung aller Betriebseinstellungen wurde zur Vollstandigkeit in Tabelle A.15
bis Tabelle A.17 im Anhang bereitgestellt.

Far den kontinuierlichen Betrieb im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf erfolgte die
Inokulation wie in Satzprozessen mit einer etwa eintdgigen Satzphase. Der kontinuierliche
Betrieb wurde im Anschluss gestartet.
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Variation der Durchflussrate

Um festzustellen, ob C. aceticum bei kontinuierlicher Prozessflihrung am Festbettmaterial
Sera Siporax™ immobilisiert bleibt oder bevorzugt in Suspension vorliegt, wurden
Untersuchungen bei Standardbedingungen (30 °C; pH8; 1bar, Gen=10LL"h",
CO2:H2:N2 3:12:10) im kontinuierlichen Festbettbiofilmreaktor (Vk =2,5L) mit einer
Durchflussrate naherungsweise gleich der exponentiellen Wachstumsrate im
Rihrkesselreaktor mit D1 = 0,070 h”' gewahlt. AnschlieBend wurde die Prozessleistung
von C. aceticum im kontinuierlichen Festbettbiofimreakor bei zwei weiteren
Durchflussraten (D2 = 0,70 - D1 = 0,049 h™' und D3 = 0,35 - D4 = 0,025 h") untersucht. Die
Untersuchungen fanden im Rahmen einer Langzeitstudie statt (,Langzeitstudie A*). Der
zeitliche Verlauf der optischen Dichte (ODsoo), der Acetatkonzentration und Acetat-Raum-
Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang (ri*) sowie der Hz- oder CO.-Aufnahmeraten (r;) und
Partialdriicke (pi) sind in Abbildung 7.5 dargestellt. Nach 14,1 Tagen musste das gesamte
Medium im Festbettbiofilmreaktor aus technischen Griinden erneuert werden (gestrichelte
Vertikale in Abbildung 7.5). Nach 21,1 Tagen wurden die Untersuchungen beendet, das
Tragermaterial isoliert und dessen Oberflache im Rasterelektronenmikroskop betrachtet.
Ausgewahlte Bilder der mikroskopischen Analyse sind in Abbildung 7.14 A dargestellt.
Zusatzlich wurde das Tragermaterial gewaschen, gefriergetrocknet und die immobilisierte
Biotrockenmasse nach Abschnitt 4.4.4 mittels Elementaranalyse (C, H, N, S) bestimmt.

Innerhalb des ersten Prozesstages wurden optische Dichten (ODgoo) von 0,10 bis 0,14 und
Acetatkonzentrationen bis zu 15 mmol L' gemessen. Die mittleren optischen Dichten
(@mo), die erreichten Acetatkonzentrationen, die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten (RZAacetat)
sowie die mittleren Gasaufnahmraten (f;) von CO2 und H. vor der Anderung der
Betriebsbedingung sind in Tabelle 7.2 zusammengefasst.

Tabelle 7.2: Zusammenfassu_ng der jeweils vor der Anderung der Betriebsbedingung finalen
mittleren optischen Dichten (ODg), der Acetatkonzentrationen, der Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten
(RZAncetat) sowie die mittleren Substrataufnahmeraten (r;) fir CO2 und Ha.

D ODgp, Acetat RZAxcetat fco, T,

ht - mmol L mmol L' h™  mmol L' h™  mmol L' h!
D: 0,070 0,17 23,8 4,0 10,5 14,6
D, 0,049 0,24 39,3 4,6 10,0 15,1
Ds 0,025 0,28 78,0 4,6 7,6 16,7

Die Elementaranalyse zeigte Uber den Vergleich der Kohlenstoffanteile nach 21,1 Tagen
eine Biotrockenmasse von 2,4 g beziehungsweise 8,1 g kg™ Tragermaterial oder 2,3 g L™
Festbett.

Diskussion

Die kontinuierliche Prozessfiihrung im Festbettbiofilmreaktor zeigte fir alle Durchfluss-
raten vergleichbare Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten vor dem Umschalten auf die nachste
Betriebsbedingung.
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Abbildung 7.5: Zeitlicher Verlauf'der optischen Dichte (ODeoo), der Acetatkonzentration, der Raum-
Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang (Meetat), der Hz- und COz-Aufnahmeraten (r,, schwarz;

) sowie deren Partigldricke (pH2, schwarz; ) fir Gasfermentation mit C. aceticum
unter Standardbedingungen (Vr = 2,5 L; 30 °C; pH 8; 1 bar, Gein = 10 L L' h''; CO2:H2:N2 3:12:10)
im Festbettbiofiimreaktor (Langzeitstudie ,A“; Details Tabelle A.15 im Anhang). Der erste Tag
wurde als Satzprozess gefiihrt (A1). AnschlieBend wurden die Untersuchungen unter
kontinuierlicher” Medienerneuerung bei unterschiedlichen Durchflussraten durchgefuhrt:

Reaktorkomplett erneuert (gestrichelte Vertikale). Die gestrichelten Horizontalen kennzeichnen die
ilige Raum-Zeit-Ausbeute vor der Anderung der Betriebsbedingung sowie die
Eingangspartialdricke.
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Da die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute bei geringeren Durchflussraten (D2 und Ds3) im
Vergleich zu D; nicht abnahm ist die Limitierung einer Medienkomponente
(Medienlimitierung) im kontinuierlichen Betrieb auszuschliefien. Die Acetatkonzentration
war bei der geringsten Durchflussrate (Ds) bei vergleichbaren Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeuten erwartungsgemall am hochsten. Da trotz erhdhter Acetatkonzentrationen bei
einer Durchflussrate von 0,025 h™' (D3) die Acetatbildung von C. aceticum nicht reduziert
wurde, ist weiterhin eine Acetatinhibierung fir Acetatkonzentrationen kleiner und gleich
78 mmol L im Festbettbiofilmreaktor auszuschlieRen.

Wie in den Satzprozessen im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (siehe
Abschnitt 6.1) wurden nur sehr geringe H>- und CO,-Aufnahmeraten gemessen. Eine
Erklarung koénnte eine teilweise Ho-Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung im Festbett-
biofilmreaktor aufgrund geringer Leistungseintrage sein, da die mittleren H,-Gas-Flissig-
Stofftransportkoeffizienten mit 71 h" +5h™" im abiotischen Blasensaulenreaktor und
73h'+35h" im abiotischen Festbettbiofiimreaktor vergleichbar waren (siehe
Abschnitt 5.2.1). Die maximal mogliche H2-Gas-Flussig-Stofftransportrate (HTRmax
= 26,6 mmol Le' h") konnte im kontinuierlichen Festbettbiofiimreaktor trotz einer
vermuteten Gas-Flussig-Strofftransportlimitierung nicht erreicht werden. Eine Erklarung
kénnten die unbegasten Bereiche im Festbettbiofiimreaktor in Analogie zum
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf sein (vergleiche Kapitel 6). Die H.-Aufnahme-
raten entsprechen naherungsweise dem stdchiometrischen Verhatnis von Acetat zu
Wasserstoff (1:4) mit einem maximalen Fehler von 18 %. CO» wurde bei einer Durchfluss-
rate von 0,025 h™' im stochiometrischen Verhaltnis von Acetat zu CO; (1:2) aufgenommen.
Bei héheren Durchflussraten wurden bis zu 24 % mehr CO., als fir die stéchiometrische
Acetatbildung notwendig ware, aufgenommen. Die erhéhten CO2-Aufnahmeraten kénnten
mit der Sattigung des Zulaufmediums erklart werden. Diese Hypothese wird durch
steigende CO2-Aufnahmeraten bei steigender Durchflussrate gestitzt. Der Anstieg der
COz-Aufnahme nach 14,1 Tagen wurde vermutlich durch die Medienerneuerung und eine
darauffolgende Sattigung des Frischmediums verursacht.

Die H,-Gas-Flussig-Stofftransportrate im Festbettbiofilmreaktor kann durch eine Erhéhung
des treibende Konzentrationsgefalles erhéht werden (Gleichung 3-31). Dieses kann durch
die Steigerung der maximalen Geléstkonzentration an der Gas-Flissig-Phasengrenz-
flache nach dem Henry’schen Gesetz (Gleichung 3-34) mit sinkender Temperatur und
steigendem Partialdruck erhéht werden. Da die metabolische Aktivitat von C. aceticum bei
30 °C sein Optimum hat, wurde der H.-Partialdruck in weiteren Untersuchungen im
kontinuierlich betriebenen Festbettbiofiimreaktor erhdht.

Variation des Hz-Partialdrucks

Der Hy-Partialdruck wurde im kontinuierlich betriebenen Festbettbiofilmreaktor
(D =0,070 h'") mit C. aceticum unter Standardbedingungen (Vg =2,25L; 30 °C; pH 8;
Gein = 10 L L™ h™"; pcogein = 120 mbar; N2 als Inertgas) schrittweise erhéht. Der maximal
maogliche Ha-Partialdruck bei konstantem COz-Partialdruck bei Atmosphéarendruck war
816 mbar. Fur héhere Hx-Partialdricke wurde der Gesamtdruck im Festbettbiofilmreaktor
dauerhaft auf 3,46 bar erhoht. Dieser Druck wurde zur Simulation des hydrostatischen
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Drucks am Boden einer ~24,6 m hohen industriellen Blasensaule verwendet. Bei diesen
Bedingungen wurden sowohl die Ho-Partialdriicke 0,480 mbar Hz und 0,816 mbar H; als
auch die sukzessive Erhéhung um 840 mbar H, auf die Hp-Partialdriicke 1.656 mbar Hy,
2.496 mbar Hz und 3.340 mbar H, untersucht. AbschlieRend wurden erneut Untersuch-
ungen bei 480 mbar H, durchgefiihrt, um mégliche Anderungen des Biofilms im Reaktor
beurteilen zu kénnen. Alle Betriebsparameter wurden fir mindestens funf hydraulische
Verweilzeiten durchgefiihrt.

Der Festbettbiofilmreaktor wurde zu Beginn fir einen Tag als Satzprozess und
anschlief’end kontinuierlich betrieben. Die Untersuchungen unter erhéhtem Gesamtdruck
wurden nach einem flnftagigen kontinuierlichen Betrieb bei Standardbedingungen (C2)
fur 15 Tage durchgefihrt. Eine genaue Auflistung des gesamten Ablaufs ist in Tabelle
A.17 im Anhang zu finden. Die zeitlichen Verlaufe der optischen Dichten (ODsgo), der
Acetatkonzentrationen, der Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten am Reaktorausgang (ri*) sowie
der Hz- und COz-Partialdriicke (pi) sind in Abbildung 7.6 dargestellt. Die H.-Partialdriicke
entsprachen dem Eingangspartialdruck mit einer maximalen Abweichung von 5 %. Fur
den COz-Partialdruck wurden in der Regel Partialdriicke zwischen 100 mbar und dem
Eingangspartialdruck 120 mbar gemessen.

Uber den untersuchten Zeitraum wurden optische Dichten (ODggo) im Bereich von ~0,3
gemessen. Die Acetatkonzentration stieg in den ersten 24 h auf 30,5 mM. Die
Acetatkonzentrationen und die auf das Festbettvolumen bezogene Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeuten der Untersuchungen bei kontinuierlicher Prozessfluhrung sind in Tabelle 7.3
zusammengefasst. Die H.- und CO2-Aufnahmeraten konnten flr die Untersuchungen
unter erhdhtem Gesamtdruck nicht quantifiziert werden, da das pneumatische Regelventil
bei den geringen Aufnahmeraten den Abgasvolumenstrom nicht ausreichend prazise
regelte.

Tabelle 7.3: Zusammenfassung der jeweils vor der Anderung der Betriebsbedingung finalen
Acetatkonzentrationen und der auf das Festbettvolumen bezogenen Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten
(RZAnacetat) bei Untersuchungen im kontinuierlichen Festbettbiofilmreaktor (Vr =2,25L; 30 °C;
Gein =10 L L" h''; pcogein = 120 mbar, D = 0,12 h-') mit C. aceticum bei Variation des H2-Eingangs-
partialdrucks (pHz.ein) und/oder des Gesamtdrucks (P).

# P, PH2,ein, Acetat, RZAAcetat,
bar mbar mmol L’ mmol L' h'
C2 1,00 480 32,43 4,87
C3 3,46 480 15,23 2,28
C4 3,46 816 22,62 3,39
C5 3,46 1.656 36,18 5,43
C6 3,46 2.496 45,14 6,77
C7 3,46 3.340 40,62 6,10
C8 1,00 480 39,49 5,93
C22 1,00 480 32,32 4,85

C24 1,00 816 54,82 8,23
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Diskussion

Die kontinuierliche Prozessflihrung nach der Satzphase zeigte eine Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeute von 4,9 mmol L' h'. Die Untersuchungen in ,Langzeitstudie A“ (siehe
Abbildung 7.5) bei identischen Betriebs- und Reaktionsbedingungen zeigten eine Acetat-
Raum-Zeit-Ausbeute von 4,0 mmol L' h™'. Die Reproduzierbarkeit der Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeute im kontinuierlichen Festbettbiofilmreaktor hatte somit einen Fehler von ~18 %.

Abbildung 7.7 zeigt die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten der Untersuchungen im kontinuier-
lichen Festbettbiofiimreaktor als Funktion des Hz-Eingangspartialsdrucks (pH,.ein) bei
Atmospharendruck (P = 1 bar, schwarz) und erhéhtem Gesamtdruck (P = 3,46 bar, grau).

10,0
= ; A
197 P=100bar &
2:0d 4 A 4
50
E A p=346bar
ks A
<¥ 254 a
N
[h'd
0,0

0 1.000 2.000 3.000
sz,ein’ mbar

Abbildung 7.7: Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute als Funktion des H2-Eingangspartialdrucks (pHy,ein) flr
Untersuchungen zur Gasfermentation mit C. aceticum im Festbettbiofilmreaktor im kontinuierlichen
Betrieb (Vr =2,25L; 30 °C; pH 8; Gein = 10 L L' h'; pcozein = 120 mbar, D = 0,07 h') bei einem
Gesamtdruck (P) von 1,0 bar (schwarz) oder 3,46 bar (grau) im Rahmen der ,Langzeitstudie C*.

Die Erhéhung des Gesamtdruckes auf 3,46 bar bei sonst gleichbleibenden Reaktions-
bedingungen reduzierte die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute signifikant auf 47 % der Acetat-
Raum-Zeit-Ausbeute bei Atmospharendruck. Eine Erklarung dafur kénnte eine mdgliche
Drucksensibilitat von C. aceticum sein, welche in dieser Studie erstmals beobachtet
wurde. Untersuchungen mit Escherichia coli zeigten zum Beispiel eine Druckabhangigkeit
eines lonenkanals, welche den Stoffwechsel beeinflusste (Martinac et al. 1987). Der
todliche Effekt von Driicken sei fir feste Phasen (wie es Biofilme sind) ausgepagter als fiir
flissige Phasen (Timson und Short 1965). Die druckbedingte mechanische Zerstérung
von Bakterien wird in der Lebensmittelindustrie bei Driicken von 1-6 kbar im sogenannten
Hochdruckverfahren (HPP, engl. high-pressure processing) durchgefihrt (Huang et al.
2014; Spilimbergo et al. 2002). Aufgrund sehr geringer Driicke (P = 3,46 bar) wird die
mechanische Zerstdérung von C. aceticum ausgeschlossen. Die fir viele Bakterien in der
Literatur beschriebenen biochemischen CO,-Effekte bei héheren Dricken (Misoph und
Drake 1996; Molin 1983) sind fir die hier gezeigten Untersuchungen vermutlich nicht
relevant, da der CO2-Eingangspartialdruck durch die Reduktion des CO2-Anteils konstant
bei pcosein = 120 mbar gehalten wurden. Der Ausgangspartialdruck (pcop) wich nur um
wenige Prozent vom Eingangspartialdruck ab (Abbildung 7.6). An dieser Stelle muss
allerdings angemerkt werden, dass die Loslichkeit von Gasen mit dem Gesamtdruck steigt
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(Carroll 1999; Smith und Harvey 2007). Die Anderung der Léslichkeit bei gleichbleibendem
H.- beziehungsweise CO»-Eingangspartialdruck bei erhdhtem Gesamtdruck kénnte den
Stoffwechsel von C. aceticum beeinflusst haben. Eine weitere mogliche Erklarung der
reduzierten Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute bei erh6htem Gesamtdruck kénnte die Reduktion
des Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (k.a) sein. Dieser kdnnte durch eine Abnahme
der volumenbezogenen Phasengrenzflache (a) bei erhdhtem Gesamtdruck in
Festbettbiofilmreaktoren reduziert worden sein und damit den H>-Gas-Flissig-Stoff-
transport gesenkt haben (Benadda et al. 1996; Maalej et al. 2003).

Die sukzessive Erhéhung des Hz-Eingangspartialdrucks (ph,ein) steigerte die Acetat-
Raum-Zeit-Ausbeute bei einem Gesamtdruck von 3,46 bar bis zu einem H-Eingangs-
partialdruck von 2.496 mbar. Die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute konnte im Vergleich zu den
Untersuchungen bei phyein = 480 mbar und P = 3,46 bar (C3) auf den 3-fachen Wert
erhdht werden. Die weiterere Steigerung des H»-Eingangspartialdrucks auf
PHoein = 3.340 mbar erhdhte die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute nicht. Eine Begriindung
konnte die kontinuierliche Sattigung des Prozessmediums mit H. im Festbettbiofilmreaktor
sein. Hoherere Hy-Gas-Flissig-Stofftransportraten als die Hz-Aufnahmeraten von
C. aceticum koénnten zur H.-Sattigung und dadurch zu einer Hz-Substratiiberschuss-
inhibierung gefuhrt haben.

Die Prozessfihrung nach den Untersuchungen unter erhéhtem Gesamtdruck bei
Standardbedingungen (C8: P =1 bar; phyein = 480 mbar) zeigte nach einer Gesamt-
prozesszeit von 24 Tagen eine um 22% hohere Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute als nach
6 Tagen (C2). Die Prozessfiihrung bei erhdhtem Gesamtdruck scheint das Biomasse-
wachstum durch bessere Substratverfligbarkeit geférdert zu haben. Die Biomasse kdnnte
sich an das Tragermaterial angelagert haben. Eine héhere immobilisierte Biotrocken-
massekonzentration kénnte die erhdhte Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute nach 24 Tagen (C8)
erklaren. Die Untersuchungen wurden bei denselben Betriebsbedingungen nach
46 Tagen wiederholt (C22). Die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute war zu diesem Zeitpunkt
wieder mit den Untersuchungen nach 6 Tagen (C2) vergleichbar. Es wird vermutet, dass
die immobilisierte Biomasse aufgrund eines geringeren Gas-Flussig-Stofftransportes bei
Atmospharendruck nicht im aktiven Zustand gehalten werden konnten. Szewzyk und
Szewzyk (2003) veroffentlichten, dass Mikroorganismen im Biofilm bei Nahrstoffmangel in
einen inaktiven Zustand Ubergehen (siehe Abschnitt 3.2).

Ab einer Prozesszeit von 53,5 Tagen der ,Langzeitstudie C* wurde der H.-Eingangs-
partialdruck bei Atmospharendruck auf das 1,7-fache erhéht (C24: P =1 bar,
PHo.ein = 816 mbar) und damit die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute um den Faktor 1,7 im
Vergleich zu den Untersuchungen nach 46 Tagen (C22: P =1 bar, phyein = 480 mbar)
gesteigert. Die Untersuchungen zeigten, dass die Erhdéhung der Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeute mit der Erhéhung der maximalen Hy-Gas-Flussig-Stofftransportrate (HTRmax) im
stdchiometrischen Verhaltnis moglich war. Aus diesem Grund wird angenommen, dass
die autotrophe Umsetzung von CO2:H, im kontinuierlichen Festbettbiofilmreaktor durch
den Gas-Flussig-Stofftransport limitiert war.
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7.2 Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom

Der Aufbau des Rieselbettbiofiimreaktors erfolgte durch die Erganzung eines
Flissigkeitsverteilers (siehe Abbildung 4.3) im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf.
Der Betrieb erfolgte bei einer Drehzahl von 16-18 U min"'. Die Untersuchungen mit
C. aceticum wurden nach einer eintdgigen Satzphase bei Standardbedingungen
(VR=2,25L;30°C; pH8;, Gen=10LL"h", CO2HxN23:12:10) und einer
anschlielRenden kontinuierlichen Prozessfiihrung im Festbettbiofiimreaktor
(D =0,073 h" + 0,004 h'") gestartet. Im Anschluss wurde das Prozessmedium um das
Festbett entfernt und unterschiedliche Prozessbedingungen wurden eingestellt. Die
Untersuchungen fanden in zwei Langzeitstudien statt (,B“ und ,C“; Tabelle A.16 und
Tabelle A.17 im Anhang).

7.2.1 Kontinuierliche Prozessfuhrung ohne Flissigkeitszirkulation

Bei den Untersuchungen zur Gasfermentation mit C. aceticum im Rieselbettbiofilmreaktor
im Gegenstrom (~30 °C; pHein ~8; 1 bar, pcos.ein = 120 mbar; N2 als Inertgas) wurde der
Einfluss der Zulaufrate bei unterschiedlichen Hz-Partialdriicken und Eingangsgasvolumen-
stromen ohne Flissigkeitszirkulation auf die Prozessleistung von C. aceticum im Rahmen
einer Langzeitstudie (,B“) beobachtet.

Der pH des Zulaufmediums wurde mit NaHCOs; auf pH 8 gepuffert und wahrend der
kontinuierlichen Prozessfuhrung nicht geregelt. Die pH-Messung und die Probenahme
erfolgten im FlUssigkeitsreservoir im unteren Bereich des Bioreaktors (Vrr in Abbildung
5.11). Die Reaktionsbedingungen sind in Tabelle 7.4 zusammengefasst. Der
Prozessverlauf ist in Abbildung 7.8 dargestellt.

Tabelle 7.4: Zusammenfassung der Betriebsbedingungen und finalen Messergebnisse vor der
Anderung auf die nachste Betriebsbedingung bei der kontinuierlichen Gasfermentation mit
C. aceticum im Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom unter Standardbedingungen ( ), bei
erhéhtem Hz-Eingangspartialdruck (blau) und bei reduziertem Gasvolumenstrom (schwarz): Gein,
Eingangsgasvolumenstrom; pH,ein, H2-Eingangspartialdruck; L, Zulaufrate; RZA, Raum-Zeit-
Ausbeute; rH,, mittlere Hz-Aufnahmerate; XHZ, mittlerer Hz2-Umsatz; pr,, mittlerer Hz-Partialdruck;

pHmin, minimaler pH. Weitere Details der Langzeitstudie (,B*) sind in Tabelle A.16 zu finden.

# Gein, sz,ein, L, Acetat, RZAAcetat, FH2, ZHZ EHZ,Iin, ﬁHz,Iog, pHmin,

Lh' mbar mLmin" mmolL"! mmol L' h-' - mbar mbar -
B8 6,25 816 2,93 78,7 13,1 45,6 0,24 792 792 7,73
B9 6,25 816 2,05 116,7 13,6 55,7 0,29 791 791 7,68
B11 6,25 816 1,03 145,4 85 349 0,18 795 794 7,15
B14 1,05 476 1,03 113,4 6,6 16,4 0,86 288 241 7,48
B15 1,05 476 0,40 - - - - - - 7,41
B16 1,05 476 2,93 42,8 71 17,0 0,89 277 220 7.41
B17 1,05 476 2,05 58,8 6,9 17,5 0,92 268 202 7,74
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Fortsetzung Abbildung 7.8: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODsoo), der Acetatkonzentra-
tion, der Raum-Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang (ra.e) Sowie des pH und der Temperatur, der

Hz-Aufnahmeraten (ruz), der H2-Umsatze (Xn,) und der Hz-Partialdriicke (pny) fiir Untersuchungen
zur Gasfermentation mit C. aceticum bei Standardbedingungen (30 °C; pHein~8; 1 bar,
pcozein = 120 mbar) im Rieselbettbiofilmreaktor (,Langzeitstudie B, Details siehe Tabelle A.16 im
Anhang) mit kontinuierlicher Prozessfilhrung bei variierter Zulaufrate L =Lein = Laus, H2-
Eingangspartialdruck pHy.ein und Eingangsgasvolumenstrom Gein nach Tabelle 7.4. N2 wurde als
Inertgas verwendet. Die Vertikalen zeigen den Zeitpunkt der Anderung der Betriebsbedingung.

Der Betrieb des Rieselbettbiofilmreaktors war erfolgreich. Es konnten vergleichbare
Ablaufflussraten wie Zulaufraten gemessen und damit gezeigt werden, dass der
kontinuierliche Betrieb moglich war (Daten nicht gezeigt). Es wurden optische Dichten
(ODe0o) im Bereich von 0,04 bis 0,23 gemessen. Die Temperatur war stets im Bereich
zwischen 28 °C und 31 °C. Der mittlere Ho-Partialdruck wurde fur die Grenzfalle eines
linearen und eines logarithmischen (Gleichung 3-25) Konzentrationsgefalles berechnet.
Die Acetatkonzentrationen, die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute (RZAxcetat), die mittlere Hz-
Aufnahmerate (fi1,), der mittlere Ho-Umsatz (XH,) und der mittlere Ho-Partialdruck (pr,) vor

der Anderung auf die nichste Betriebsbedingung sowie der minimale pH sind fir alle
Bedingungen ebenfalls in Tabelle 7.4 zusammengefasst. Die Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeuten sowie die H>-Umsétze sind fiir alle Bedingungen in Abbildung 7.9 dargestellt.
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Abbildung 7.9: Zusammenfassung der Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten (RZAacetat, Balken) und der Hz-

Umsatze (X1p, Symbole) bei Untersuchungen im Rieselbettbiofilmreaktor mit C. aceticum (30 °C,
1 bar, pcozein = 120 mbar) in Abhangigkeit der Zulaufrate bei unterschiedlichen Betriebsbedin-
gungen: grau; Gein = 6,25 L h', pHyein =480 mbar; blau; Gein = 6,25 L h™', pHz.ein = 816 mbar;
schwarz, Gein = 1,05 L h™', pHa.ein = 476 mbar. Abklirzung: n.b., nicht bestimmt.

Diskussion

Die Anderung der Zulaufrate von 2 mL min™ auf 3 mL min™' bei Standardbedingungen
(PHz.ein = 480 mbar, Gein =6,25 L h") zeigte keine Erhohung der Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeute. Diese war fir beide Bedingungen vergleichbar. Die Reduktion der Zulaufrate
von 3 mL min™" auf 1 mL min™' zeigte jedoch eine Abnahme der Raum-Zeit-Ausbeute um
33 %. Da die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten fur alle drei Zulaufraten bei erhéhtem Ho-
Eingangspartialdruck (pry.ein = 816 mbar) mit den Untersuchungen bei pry,ein = 480 mbar
innerhalb des Messfehlers von ~8 % vergleichbar waren, wurde eine Hx-Gas-Flussig-
Stofftransportlimitierung ausgeschlossen. Der H>-Umsatz war bei gleichbleibendem
Eingangsgasvolumenstrom und erhohtem Partialdruck bei vergleichbaren Acetat-Raum-
Zeit-Ausbeuten erwartungsgemal reduziert. Die H>-Aufnahmeraten entsprachen mit einer
maximalen Abweichung von 18 % naherungsweise dem stochiometrischen Verhaltnis
(Reaktionsgleichung 3-6). Die Abweichungen sind auf Messungenauigkeiten der HPLC-
Analytik, der Zulaufrate sowie der Abgasanalytik zurlickzufiihren.

Die weitere Erhéhung der Zulaufrate von 3 mL min" auf 10 mL min' reduzierte die Raum-
Zeit-Ausbeute auf die Halfte. Die Hx>-Aufnahmerate war um 78 % hoher als Uber das
stéchiometrische Verhaltnis notwendig. Eine Erklarung dafir kdnnte eine Kanalbildung der
Flissigphase sein. In diesem Fall wirde die Flissigkeit Uber das Festbett strémen, aber
kaum mit dem Biofilm in Kontakt treten. Hz kénnte Uber den Gas-Flussig-Stofftransport in
die Flussigphase diffundiert sein und dadurch eine erhdhte H>-Aufnahmerate vorgetauscht
haben. H2 wurde aber nicht vollstdndig zu Acetat verstoffwechselt, wie Uber die Acetat-
Raum-Zeit-Ausbeute gezeigt werden konnte. Geldstes H, konnte somit Uber die
Flussigphase aus dem Rieselbettbiofilmreaktor ausgetragen worden sein.

Eine mogliche Erklarung dafir, dass die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute mit geringerer
Zulaufrate (L = 1 mL min'') abnahm, ist eine mogliche Flussig-Biofilm-Stofftransportlimi-
tierung. Die gewahlte Zulaufrate kénnte den Stofftransport in der Flissiggrenzschicht
minimiert haben. Im Flissigkeitsreservoir wurden bei einer Zulaufrate von 1 mL min-'
Minimalwerte des pH von pHmin 7,15 gemessen. C. aceticum ist bekanntlich sehr pH-
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sensibel und hat sein pH-Optimum bei 8,0-8,3 (Braun et al. 1981). Der geringe pH entstand
aufgrund hoher Acetatkonzentrationen bei geringeren Zulaufraten und koénnte den
Metabolismus von C. aceticum bereits ab einer unbekannten Hohe beeinflusst und somit
die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute reduziert haben. Ein weiterer moglicher Grund fir die
Abnahme der Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute kdnnte eine Produktinhibierung durch das
Stoffwechselprodukt Acetat (Cacetatmax = 151 mmol L) sein.

Die Reduktion des Eingangsgasvolumenstroms von 6,25 L h™' auf 1,05 L h™ fiihrte zur
Reduktion der Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute auf ~6,9 mmolLs"h' und der H.-
Aufnahmerate auf ~17 mmol L' h”' aber zu einer Steigerung des H.-Umsatzes auf
Spitzenwerte von 92 %. Die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute, die H>-Aufnahmerate und der
H.-Umsatz waren flur die drei untersuchten Zulaufraten vergleichbar. Eine Erklarung
kénnte eine Gas-Flussig-Stofftransportlimitierung aufgrund des geringen Eingangsgas-
volumenstroms und des hohen H;-Umsatzes sein. Im Bezug auf das stdchiometrische
Verhaltnis der autotrophen Acetatproduktion (Reaktionsgleichung 3-6) kdnnen bei
vollstdndigem Umsatz des kontinuierlich gerférderten H, (20 mmol L¢' h™') maximal
5 mmol L' h”' Acetat produziert werden. Die Messungen im Rieselbettbiofilmreaktor
zeigten um ~38 % hohere Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten. Mdgliche Grinde konnten
Messungenauigkeiten der HPLC-Analytik oder der Zulaufrate sein. Fir eine Klarung der
Unterschiede wurden die Untersuchungen bei einer Zulaufrate von 3 mL min" wiederholt.

Variation des Eingangsgasvolumenstroms

In einer weiteren Langzeitstudie (,C*, siehe C17-C21 in Tabelle A.17) wurde Uberpruft, ob
durch sukzessive Reduktion des Eingangsgasvolumenstroms die Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeute konstant gehalten und der H>-Umsatz gesteigert werden konnte. Die
Untersuchungen zur Variation des Eingangsgasvolumenstroms wurden bei
Standardbedingungen (30 °C; pHein ~8; CO2:H2:N2 3:12:10) und einer Zulaufrate von
3mL min?' nach 36 Tagen Betrieb im Festbettbiofilmreaktor durchgefiihrt. Zur
Sicherstellung, dass die dargestellten Erkenntnisse reproduzierbar waren und der auf dem
Festbett immobilisierte Biofilm keine anderen Grundvoraussetzungen aufgrund seiner
Vorgeschichte darstellte, wurden am Anfang die Untersuchungen bei einem
Eingangsgasvolumenstrom von 6,25 L h™' wiederholt. Im Anschluss wurden die weiteren
Eingangsgasvolumenstrome von 4,17 L h™*, 3,13 L h"", 2,08 L h"" und 1,05 L h™" untersucht
(Abbildung 7.10).

Wahrend der Prozesszeit von 36-43 Tagen von ,Langzeitstudie C* wurden optische
Dichten (ODego) im Bereich von 0,12 und 0,28 gemessen. Die Temperatur variierte in
einem Bereich von 27,7 °C und 31,2 °C. Der pH erreichte Minimalwerte von pH 7,7. Die
Acetatkonzentrationen, die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute (RZAacetat), die mittlere Hy-
Aufnahmerate (Fi,), der mittlere Ho-Umsatz ( XH,) und der mittlere Ho-Partialdruck (pr,) vor

Anderung der Betriebsbedingung sind in Tabelle 7.5 zusammengefasst. Die Acetat-Raum-
Zeit-Ausbeuten und die H2-Umsatze sind als Funktion des Eingangsgasvolumenstroms in
Abbildung 7.11 dargestellt.
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Abbildung 7.10: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeoo), der Acetatkonzentration, der
Raum-Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang (ra.ett) Sowie des pH und der Temperatur fiir Untersuch-
ungen zur Gasfermentation mit C. aceticum unter Standardbedingungen (30 °C; pHein ~8; 1 bair,
CO2:H2:N2 3:12:10) im Rieselbettbiofilmreaktor (,Langzeitstudie C*, Details siche Tabelle A.16 im
Anhang) mit kontinuierlicher Prozessfiihrung bei einer Zulaufrate von L = Lein = Laus = 3 mL min-'
und variiertem Eingangsgasvolumenstrom (Gein): C17, Gein = 6,25 L h'; C18, Gein = 4,17 L h';
C19, Gein = 3,13 L h''; C20, Gein = 2,08 L h''; C21, Gein = 1,05 L h"'. Die Vertikalen zeigen den
Zeitpunkt der Anderung der Betriebsbedingung.
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Fortsetzung Abbildung 7.10: Zeitlicher Verlauf der Hz-Aufnahmeraten (ru,), H2-Umséatze () und
Hz-Partialdriicke (pn;) bei Untersuchungen zur Gasfermentation mit C. aceticum unter
Standardbedingungen (30 °C; pHein ~8; 1 bar, CO2:H2:N2 3:12:10) im Rieselbettbiofiimreaktor
(,Langzeitstudie C*, Details siehe Tabelle A.16 im Anhang) mit kontinuierlicher Prozessflihrung bei
einer Zulaufrate von L = Lein = Lauss = 3 mL min-! und variiertem Eingangsgasvolumenstrom (Gein):
C17,Gein=6,25L h"; C18,Gein=4,17L h"; C19, Gen=3,13Lh"; C20,Gein= 2,08L h™;
C21, Gein = 1,05 L h-'. Die Vertikalen zeigen den Zeitpunkt der Anderung der Betriebsbedingung.

Tabelle 7.5: Zusammenfassung der jeweils vor der Anderung der Betriebsbedingung finalen
Acetatkonzentrationen, der Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten (RZAacetat), der mittleren  Ho-
Aufnahmeraten (fhy), der mittleren Hz2-Umsatze ( %,) und der mittleren Hz-Partialdriicke (pry) far

unterschiedliche Eingangsgasvolumenstrome (Gein) im Rieselbettbiofilmreaktor fir Gasfermen-
tationen mit C. aceticum bei Standardbedingungen (30 °C; pHein ~8; 1 bar; CO2:H2:N2 3:12:10) und
einer Zulaufrate von 3 mL min-'.

# Gein, Acetat, RZAAcetat, THa, )_(Hz, PHzlin,  PH2,l0g,
L h' mmol L' mmol L' h”"  mmol L' h' - mbar mbar
C17 6,25 73,12 12,19 56,33 0,50 408 404
Cc18 4,17 73,72 12,29 52,28 0,70 357 343
Cc19 3,13 56,80 9,47 47,15 0,84 329 305
C20 2,08 43,26 7,21 34,74 0,92 291 244

C21 1,05 31,97 5,33 18,13 0,96 269 200
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Abbildung 7.11: Zusammenfassung der Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten (RZAacetat, Balken) und der

H2-Umsétze (X1, Symbole) bei Untersuchungen im Rieselbettbiofilmreaktor mit C. aceticum
(30 °C, 1 bar, CO2:H2:N2 3:12:10) bei einer Zulaufrate von 3 mL min-' als Funktion des Eingangs-
gasvolumenstroms (Gein).

Diskussion

Der Betrieb des Rieselbettbiofiimreaktors bei einem Eingangsgasvolumenstrom von
6,25 L h' in ,Langzeitstudie C* (C17) nach 36 Tagen zeigte eine vergleichbare Acetat-
Raum-Zeit-Ausbeute (RZAacetat = 12,2 mmol L' h™') wie bei identischen Prozessbeding-
ungen in ,Langzeitstudie B* (B13) nach 22 Tagen (RZAacetat = 11,8 mmol Le' h''). Dies
zeigte eine gute Reproduzierbarkeit der Untersuchungen im Rieselbettbiofilmreaktor.

Die Untersuchungen nach 36 Tagen in ,Langzeitstudie C* zeigten fir die Eingangsgas-
volumenstrome 6,25 L h™' (C17) und 4,17 L h™ (C18) vergleichbare Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeuten. Erwartungsgemal stieg der H.-Umsatz bei vergleichbaren Ha-Aufnahmeraten
von 50 % auf 70 %. Die weitere schrittweise Reduktion des Eingangsgasvolumenstroms
fuhrte zu einer Abnahme der Raum-Zeit-Ausbeute um 23 % (fir Gein=3,13 L h™"),
41 % (fir Gein=2,08 L h™") und 57 % (fir Gein =1,05L h™"). Der H,-Umsatz stieg auf
Maximalwerte von 96 %. Durch den nahezu vollstandigen Umsatz und die reduzierte
Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute ist ab einem Eingangsgasvolumenstrom von 3,13 L h”' von
einer H>-Gas-Flussig-Stofftransportlimitierung auszugehen.

Die maximal mogliche Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute bei kontinuierlicher Begasung mit
1,05 L h”" (20 mmol L' h") ist 5 mmol L' h™'. Mit einem Umsatz von 96 % und einer
Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute von 5,3 mmol Lr' h”' wurde der stéchiometrische Umsatz
von Hz gezeigt.

Unter der Annahme einer Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung wurde der Gas-Flissig-
Stofftransportkoeffizient (k.an,) fir die Gasvolumenstrome 3,13 L h", 2,08 Lh' und
1,05 L h' im Rieselbettbiofilmreaktor fiir zwei Grenzfalle abgeschatzt: Zum einen wurde
eine ideale Kolbenstromung der Gasphase mit einem logarithmischen Konzentrations-
gefalle angenommen (Gleichung 3-49) (Devarapalli et al. 2016; Sherwood et al. 1975;
Garcia-Ochoa und Gomez 2004). Folgende Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten
(kLanp) wurden berechnet: 1.025 h™' (fiir Gein = 3,13 L h"), 942 h™' (fir Gein = 2,08 L h™') und
600 h' (fir Gein = 1,05 L h™"). Zum anderen wurde die ideale Riickvermischung mit einem
linearen Konzentrationsgefalle (Gleichung 3-48) angenommen. Folgende Gas-Flissig-
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Stofftransportkoeffizienten (k.an,) wurden berechnet: 949 h' (fir Gein = 3,13 L h'"), 791 h'
(fir Gein = 2,08 L h'") und 446 h™" (fir Gein = 1,05 L h™"). Als Bezugsvolumen (V, = 0,21 L)
wurde die Menge Medium im Festbett Uber die mittlere hydraulische Verweilzeit bei
3 mL min"' abgeschatzt. Diese entspricht in etwa 175 % des Gesamtporenvolumens des
Festbettes (0,12 L, siehe Tabelle 5.3). Zur Berechnung wurde die Sattigungskonzentration
(Gleichung 3-34) nach dem Henry’schen Gesetz abgeschatzt.

Die anhand der H>-Aufnahmerate berechneten Ho-Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten
zeigten deutlich héhere Werte als jene des Blasensaulenreaktors mit innerem Umlauf
beziehungsweise des Festbettbiofilmreaktors mit innerem Umlauf (vergleiche Abbildung
5.12). Die H>-Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten liegen in einem ahnlichen Bereich
wie jene fur CO, die von Devarapalli et. al (2016) fur Gasfermentationen mit Clostridium
ragsdalei im Rieselbettbiofilmreaktor bei gas-flussig-stofftransportlimitierenden Beding-
ungen publiziert wurden (kiacomax = 1.012 h™', vergleiche Abschnitt 3.5.1).

Variation des Zulauf-pH

Die Untersuchungen bei unterschiedlichen Zulaufraten im Rieselbettbiofilmreaktor zeigten
bei einer Zulaufrate von 1 mL min™' deutlich geringere Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten als
bei 2 mL min' und 3 mL min'. Mdgliche Griinde kénnten der pH-Abfall oder eine
Acetatinhibierung sein. In der Literatur ist fir das Wachstum von C. aceticum ein pH-
Optimum von 8,0 bis 8,3 beschrieben (Braun et al. 1981).

Nach etwa 30 Tagen wurde deshalb in ,Langzeitstudie C* im Rieselbettbiofilmreaktor
untersucht, ob ein héherer pHein des Zulaufmediums die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute bei
mit einer Zulaufrate von 1 mL min' steigern kénnte. Dabei wurde das anaerobe
Zulaufmedium Uber einen anaeroben, sterilen Sammelbehalter (siehe Abbildung 4.5) mit
pH-Regelung geleitet und auf pHein 8,25 (C14) beziehungsweise pHein 8,4 (C15) geregelt.
Da der pH im Sammelreservoir des Rieselbettbiofilimreaktors dennoch Minimalwerte von
pH 7,45 erreichte, wurden in derselben Langzeitstudie nach 58,4 Tagen weitere Unter-
suchungen mit Zulaufmedium durchgefihrt, das den pH in einem ungefahren Bereich von
~8,25 beziehungsweise ~8,4 pufferte (siehe Abschnitt 4.2.2). Die Prozessverlaufe sind in
Abbildung 7.12 dargestellt.

Wahrend der Untersuchungen wurden optische Dichten (ODego) im Bereich von 0,08 bis
0,30 gemessen. Die Temperatur im Festbett variierte zwischen 27,9 °C und 31,2 °C. Es
wurden Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten von 7,5 mmol L -' h™" fiir einen geregelten pH 8,25
und 5,0 mmol L' h' fiir einen geregelten pH 8,4 sowie 7,3 mmol Lr " h™' fir einen
gepufferten pH ~8,25 und 6,1 mmol Lr *' h™" fir einen gepufferten pH ~8,4 erreicht.

Diskussion

Die Untersuchungen mit erhdhtem pH des Zulaufmediums zeigten bei pHein 8,25
vergleichbare Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten bei geregelten (96 %) und gepufferten (93 %)
Bedingungen im Vergleich zu Standardbedingungen mit pHein ~8 (100%).
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Abbildung 7.12: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeoo), der Acetatkonzentration, der
Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang (r*acetat), des pH des Zulaufmediums (pHein) sowie
im Sammelreservoir am Boden des Reaktors (pHaus) und der Temperatur im Festbett bei
Untersuchungen im Rieselbettbiofiimreaktor unter Standardbedingungen (30 °C; 1 bar;
Gein = 6,25 L h™'; CO2:H2:N2 3:12:10) mit einer Zulaufrate von 1 mL min-' mit unterschiedlichem pH
des Zulaufmediums im Rahmen von ,Langzeitstudie C* (Tabelle A.17): C14, pHein = 8,25
(geregelt); C15, pHein = 8,40 (geregelt); C26, pHein = 8,25 (gepuffert); C27, pHein = 8,40 (gepuffert).
Die gestrichelten Horizontalen kennzeichnen den pH des Zulaufmediums sowie die jeweils vor der
Anderung der Betriebsbedingung finalen Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten. Die Vertikalen zeigen den
Zeitpunkt der Anderung der Betriebsbedingung.
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Eine Erhéhung auf pHein 8,4 reduzierte die Acetatproduktivitat im FlieRgleichgewicht auf
77 % fur geregelte und auf 63 % fur gepufferte Bedingungen in Bezug zu den
Untersuchungen bei Standardbedingungen mit pHein ~8. Es wird deshalb angenommen,
dass der pH des Zulaufmediums nicht mafRgeblich fur die reduzierten Acetatbildungsraten
bei 1 mL min" verantwortlich war. Die reduzierten Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten bei
PHein 8,4 konnten durch Anderungen der lonenstarke im Zulaufmedium durch groRe
Mengen Titrationsmittel begriindet werden, wie es bereits fir die Na*-lonenkonzentration
fur C. aceticum berichtet wurde (Mayer und Weuster-Botz 2017).

7.2.2 Kontinuierliche Prozessfuhrung mit Flussigkeitszirkulation

In der Literatur wird der Betrieb von Rieselbettbiofilmreaktoren in Kombination mit einer
Flissigkeitszirkulation beschrieben (Devarapalli et al. 2016; Devarapalli et al. 2017). Diese
hat den Vorteil den pH des Mediums zu kontrollieren und die Benetzung zu férdern.
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Abbildung 7.13: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeo0o), der Acetatkonzentration, des pH
im Flussigkeitsreservoir am Boden des Rieselbettbiofilmreaktors und der Temperatur fir
Gasfermentation mit C. aceticum im Rieselbettbiofiimreaktor bei Standardbedingungen (30 °C;
pHein 8; 1 bar; Gein = 6,25 L h™'; CO2:H2:N2 3:12:10) und Flissigkeitszirkulation (10 mL min-') bei
einer Durchflussrate von 0,13 h'. Die rote Horizontale kennzeichnet die optimale
Prozesstemperatur fir C. aceticum (30 °C). Die Acetatkonzentration wurde im Flissigkeitsreservoir
(<) und im Ablauf der kontinuierlichen Prozessfiihrung (®) gemessen.

Es wurden Untersuchungen zur Gasfermentation im kontinuierlich betriebenen
Rieselbettbiofilmreaktor (300 g Sera Siporax™) bei Standardbedingungen (30 °C; pHein 8;
1 bar; Gein = 6,25 L h™"; CO2:H2:N2 3:12:10) mit Flissigkeitszirkulation (L, = 10 mL min™)
und einer Durchflussrate von D = 0,13 h™' durchgefiihrt. Der pH wurde im Sammelbehalter
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(siehe Abbildung 4.5) mit 1 M KOH auf pH 8 geregelt. Das Bezugsvolumen fir die
Berechnung der Durchflussrate war 1,12 L, bestehend aus dem Sammelreservoirvolumen
(466 mL), dem Volumen im Flissigkeitssammelbehalter mit pH-Regelung (139 mL), dem
Volumen im Flissigkeitsverteiler bei L, = 10 mL min™ (366 mL) und dem Volumen im
Festbett (153 mL). Der Prozessverlauf ist in Abbildung 7.13 dargestellit.

Die optische Dichte (ODsqo) erreichte Maximalwerte von 0,2. Die Temperatur variierte in
einem Bereich von 27,4 °C und 31,5 °C. Der pH im FlUssigkeitsreservoir am Boden des
Rieselbettbiofilmreaktors erreichte Minimalwerte von pH 7,88. Die Acetatkonzentration im
Flussigkeitsreservoir erreichte im FlieBgleichgewicht Werte von 74,9 mmol L' und im
Ablaufstrom 62,4 mmol L. Die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute im FlieRgleichgewicht war in
Bezug auf das Festbettvolumen im Ablauf 8,8 mmol L' h™.

Diskussion
Die Prozessfilhrung kann mit den Untersuchungen ohne Flussigkeitszirkulation nicht
verglichen werden, da die Volumenverhaltnisse und damit die Konzentrationen und
Produktivitdten unterschiedlich sind. Dennoch konnte gezeigt werden, dass der
Rieselbettbiofilmreaktor sowohl mit als auch ohne FlUssigkeitszirkulation betrieben
werden kann.

7.3 Biotrockenmasse und Biofilmbildung

Im Rahmen der Untersuchungen mit C. aceticum in Biofilmreaktoren bei unterschiedlichen
Reaktionsbedingungen wurden Satzprozesse mit CO beziehungsweise CO2:H. als
Substrat sowie drei kontinuierliche Langzeitstudien (,A, B und C*, Tabelle A.15 bis Tabelle
A.17) mit CO2:H, als Substrat durchgeflihrt. Wahrend dieser wurden geringe optische
Dichten (ODesoo) in Suspension, aber hohe Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten gemessen.

Mikroskopische Aufnahmen im Rasterelektronenmikroskop bestatigten, dass C. aceticum
immobilisiert auf dem Tragermaterial Sera Siporax™ vorlag. Beispielhafte Aufnahmen der
Oberflache des Tragermaterials im Rasterelektronenmikroskop sind mit unterschiedlichen
Vergroferungen fur Untersuchungen im Satzbetrieb und im kontinuierlichen Betrieb mit
COgz:H> als Substrat in Abbildung 7.14 gezeigt.

Die Aufnahmen zeigten, dass C. aceticum bei Satzprozessen bereits adsorbiert vorlag.
Die charakteristische Stabchenform des Bakteriums war noch klar erkennbar (Primarad-
sorption, vergleiche Abbildung 3.1). Nach langeren Prozesszeiten bei teilweise kontinuier-
lichem Betrieb der Biofilmreaktoren war diese nur noch vereinzelt im Tragermaterial
erkennbar (siehe Abbildung 7.14 A-C). Stattdessen konnte die Agglomeration von
C. aceticum in mehrlagigen Schichten (Polylayer) in einer Matrix beobachtet werden. Es
wird vermutet, dass C. aceticum unter anaeroben und autotrophen Bedingungen eine
Matrix aus extrazellularen polymeren Substanzen ausgebildet hat. Die Produktion
extrazellularer polymerer Substanzen wurde bei der Biofilmbildung mehrheitlich
beschrieben (Flemming und Wingender 2010; Harrison et al. 2005; Szewzyk und Szewzyk
2003).
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Abbildung 7.14: Zusammenfassung ausgewahlter Bildmaterialien bei unterschiedlichen
VergréRBerungen (a, 1.500-fach; b, 4.500-fach) der mikroskopischen  Analysen im
Rasterelektronenmikroskop nach Untersuchungen im Biofilmreaktor: S, nach 6 Tagen Satzprozess
mit C. aceticum bei Standardbedingungen (VrR=2,25L; 30°C; pH8; 10L L' h';CO2:H2:N2
3:12:10); A, nach 21 Tagen ,Langzeitstudie A“ (Details siehe Tabelle A.15 im Anhang); B; nach 30
Tagen ,Langzeitstudie B* (Details siehe Tabelle A.16 im Anhang); C,nach 69 Tagen
,Langzeitstudie C* (Details siehe Tabelle A.17 im Anhang).
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An dieser Stelle soll angemerkt werden, dass die vermutete Matrix aus extrazellularen
polymeren Substanzen auch ein Artefakt der Probenaufbereitung sein kénnte. Es wird
aber vermutet, dass dies nicht der Fall ist, da die qualitativen Analysen mikroskopischer
Aufnahmen im Rasterelektronenmikroskop nach einem sechstagigen Satzprozess diese
Matrix nicht zeigten.

Das biotische Tragermaterial Sera Siporax™ wurde von oben, von der Seite und innerhalb
seiner Makroporen im Rasterelektronenmikroskop analysiert. Das Zellwachstum fand
primar an der Oberflache des Tragers statt. In den Poren konnten nur vereinzelt
C. aceticum-Zellen und kaum Biofilmbildung dokumentiert werden (Aufnahmen nicht
gezeigt). Es wurden auflerdem Proben aus dem oberen, dem mittleren und dem unteren
Bereich des Biofilmreaktors entnommen, um maogliche lokale Unterschiede beurteilen zu
kénnen. Die Analysen zeigten aber keine Unterschiede in der qualitativen Beurteilung
(Aufnahmen nicht gezeigt).

Die Biotrockenmasse auf dem Tragermaterial wurde nach dem Ende der Prozessflihrung
im Zweifachansatz bestimmt (siehe Abschnitt 4.4.4). Die Gesamtbiotrockenmasse wurde
auf die Packungsmasse (0,3 kg) und das Packungsvolumen (1,1 L) bezogen und ist in
Tabelle 7.6 zusammengefasst. Flr eintagige Satzprozesse (S) im Festbettbiofiimreaktor
mit innerem Umlauf wurde die immobilisierte Biotrockenmasse unter Annahme gleicher
zellspezifischer Acetatbildungsraten wie im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf bei
identischen Reaktionsbedingungen berechnet (siehe Abschnitt7.1.1) und fir den
Vergleich mit kontinuierlichen Prozessfiihrungen in Tabelle 7.6 angegeben.

Tabelle 7.6: Zusammenfassung der auf 300 g Sera Siporax™ immobilisierten Biotrockenmasse
nach einem Satzversuch (S) und nach den Langzeitstudien ,A, B und C* (Berechnung uber
Kohlenstoffanteilvergleich nach Gleichung 4-7). Details zu den Reaktionsbedingungen der
Untersuchungen sind in Tabelle A.15 bis Tabelle A.17 im Anhang aufgelistet. Die immobilisierte
Biotrockenmasse im Satzversuch wurde nach etwa einem Tag Satzbetrieb geschatzt (vergleiche
Abschnitt 7.1.1).

S A B C

Gesamtprozesszeit d 0,93 21,11 30,09 69,17
Biotrockenmasse g 0,40 2,43 6,25 8,64
Biotrockenmasse pro Festbettmasse g kg™’ 1,33 8,09 20,82 28,73
Biotrockenmasse pro Festbettvolumen gL’ 0,38 2,30 5,92 8,19
_(MaX|maIe)_Blotrockenmassekonzentratlon gL 0.14 0,24 0.13 0,32
in Suspension

(Maximale) Biotrockenmasse in Suspension g 0,32 0,60 0,25 0,72
(Maximaler) Biotrockenmasseanteil o 5057 19,89 3.91 7.66

in Suspension

Tabelle 7.6 zeigt einen Anstieg der Biotrockenmasse mit der Gesamtprozesszeit. Dies
starkt die Hypothese, dass C. aceticum Uber eine langere Prozesszeit einen dickeren
Biofilm ausbildet. Die immobilisierte Biotrockenmasse wurde fiir die Langzeitstudien tUber
den Kohlenstoffanteil berechnet. Die extrazellularen polymeren Substanzen in der
Biofilmmatrix bestehen zum grof3en Teil aus kohlenstoffhaltigen Polysacchariden, und
Desoxyribonucleinsduren und Proteinen (Flemming et al. 2007). Der Kohlenstoffanteil
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dieser Substanzen war bei der Berechnung der Biotrockenmasse inkludiert. Flemming und
Wingender (2010) postulierten, dass in etwa 10 % der Trockenmasse eines Biofilms
Mikroorganismen sind und die restlichen 90 % extrazellulare polymere Substanzen. Unter
der Voraussetzung, dass das Kohlenstoffverhaltnis zwischen der Biotrockenmasse und
den extrazellularen polymeren Substanzen fur alle Langzeitstudien vergleichbar war, kann
an dieser Stelle angenommen werden, dass die immobilisierte Biotrockenmasse von
C. aceticum und die Menge extrazellularer Substanzen mit der Gesamtprozesszeit
anstiegen.

Wahrend der Untersuchungen zur autotrophen Umsetzung von Synthesegasen in den
Biofilmreaktoren in den Langzeitstudien ,A, B, und C“ wurde eine maximale optische
Dichte (ODeoo) von 0,56 dokumentiert. Dies entspricht einer maximalen Biotrocken-
massekonzentration von 0,32 g L' (Gleichung 4-17). Unter Beriicksichtigung des Suspen-
sionsvolumens und der am Festbett immobilisierten Biotrockenmasse entspricht dies
einem maximalen Biotrockenmasseanteil in Suspension von 19,9 %. Im eintagigen
Satzprozess wurde ein maximaler Biotrockenmasseanteil in Suspension von 50,6 % ab-
geschatzt. Da fir die Versorgung von suspendierten Zellen im Gegensatz zur Versorgung
immobilisierter Zellen nur ein Gas-Flussig-Stofftransportwiderstand Uberwunden werden
muss und nicht die Stofftransportwiderstdnde Flussig-Biofilm oder im Biofilm ist
anzunehmen, dass suspendierte C. aceticum-Zellen zur Prozessleistung in Biofilmreak-
toren beitragen.

7.4 Reproduzierbarkeit

Die Reproduzierbarkeit der Gasfermentation im kontinuierlich betriebenen Festbettbiofilm-
reaktor mit C. aceticum wurde bei einer Durchflussrate von D =0,070-0,078 h™" und
Standardbedingungen (30 °C; pH 8; 1bar; Gen=10LL"h";, COxHxN2 3:12:10) in
Triplikaten gezeigt. Die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute variiete um 13 %. Die
Prozessverlaufe sind in Abbildung A.25 im Anhang dargestellt.

Die Reproduzierbarkeit der kontinuierlichen Prozessfihrung im Rieselbettbiofilmreaktor
bei Standardbedingungen (30 °C; pHein ~8; 1 bar; Gein = 6,25 L h™'; CO2:H2:N, 3:12:10;
L =3 mL min™") in ,Langzeitstudie B“ nach 22 Tagen wurde in ,Langzeitstudie C* nach
36 Tagen und nach 68 Tagen gezeigt. Die Standardabweichungen der Acetat-Raum-Zeit-
Ausbeute und der H>-Aufnahme waren 8 % und 19 % (Abbildung A.26 im Anhang). Die
Ergebnisse zeigen eine gute Reproduzierbarkeit.

7.5 Vergleich von Biofilmreaktoren

Die Untersuchungen mit C. aceticum im Rieselbettbiofilmreaktor zeigten im Vergleich zum
Festbettbiofilmreaktor hohere Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten. Im kontinuierlich betriebenen
Festbettbiofilmreaktor wurden maximale Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten von
8,2 mmol Le' h' beobachtet. Im Vergleich dazu wurden im Rieselbettbiofilmreaktor
Acetat-Raum-Zeit-Ausbeuten von bis zu 13,6 mmol L' h™' gemessen.
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Der kontinuierliche Betrieb in den Biofilmreaktoren Festbettbiofilmreaktor mit innerem
Umlauf und Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom zeigte deutliche Unterschiede in der
Prozessleistung von C. aceticum. Wahrend im Festbettbiofilmreaktor eine Gas-Flissig-
Stofftransportlimitierung bei geringen H>-Umsatzen vermutet wurde, konnte diese im
Rieselbettbiofilmreaktor ausschlief3lich flir hohe H.-Umsatze beobachtet werden. Die
Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute ist im Rieselbettbiofiimreaktor bei Standardbedingungen
(PHz.ein = 0,48 bar) in etwa 142 % hoher als im Festbettbiofilmreaktor. Dies ist vermutlich
durch einen besseren Gas-Flissig-Stofftransport zu begrtinden, welcher sich auch durch
einen bis zu 14-fach héheren H.-Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten bei den unter-
suchten Bedingungen zeigte.

Zum aktuellen Stand der Technik ist dies die erste Studie mit C. aceticum in
Biofilmreaktoren. Devarapalli et al. (2017) zeigten bereits das Potential von Rieselbettbio-
filmreaktoren im kontinuierlichen Betrieb mit Clostridium ragsdalei mit maximalen Raum-
Zeit-Ausbeuten von 1,1 mmol Acetat L' h™' und 3,4 mmol Ethanol L' h™' mit maximalen
Gasumsatzen von 90 % fur CO und 85 % fur H (vergleiche Abschnitt 3.4.3). Im Rahmen
dieser Arbeit wurden Raum-Zeit-Ausbeuten von bis zu 13,6 mmol Acetat Ls" h™' und Hz-
Umsatze bis zu 96 % gezeigt. Damit wurden mit C. aceticum um 200 % mehr Stoffmengen
Kohlenstoff im Rieselbettbiofilmreaktor fixiert als bei den publizierten Untersuchungen in
einem Rieselbettbiofilmreaktor mit Clostridium ragsdalei.
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8 Gasfermentation
mit Clostridium carboxidivorans
in Biofilmreaktoren

Das Verhalten von C. carboxidivorans wurde im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf
und im Rieselbettbiofilmreaktor im Gegenstrom untersucht. Dies erfolgte unter anderem
in einer Langzeitstudie von 28 Tagen bei unterschiedlichen Reaktionsbedingungen. Da
C. carboxidivorans durch die Immobilisierung in den Biofilmreaktoren verblieb und nicht
wie im Chemostaten nach spatestens finf hydraulischen Verweilzeiten den Bioreaktor
verliel, koénnten die vorhergehenden Reaktionsbedingungen die Untersuchungen
beeinflusst haben. Aus diesem Grund wurden alle Reaktionsbedingungen in Tabelle A.18
im Anhang zusammengefasst (,Langzeitstudie D).

8.1 Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf

8.1.1 Satzprozess

Das Adsorptionsverhalten von C. carboxidivorans auf Sera Siporax™ wurde im
Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf bei Standardbedingungen (Vk =2,5L; 37 °C;
pHo 6; Gein =5 L L' h'; CO:CO, 4:1) im Satzprozess ohne pH-Kontrolle untersucht. Der
Prozessverlauf ist in Abbildung 8.1 dargestellt. Die Prozessdaten des Satzprozesses mit
C. carboxidivorans im Blasensdulenreaktor mit innerem Umlauf bei identischen
Betriebsbedingungen sind als Referenz in grau gezeigt. Die CO-Geldstkonzentration
wurde mit einem Myoglobin-Test am Reaktorboden des Festbettbiofilmreaktors in
Triplikaten bestimmt. Nach 12 Tagen im Satzbetrieb wurde der Satzprozess beendet, das
Tragermaterial gewaschen, bei 80 °C im Trockenschrank gelagert und dessen Oberflache
im Rasterelektronenmikroskop auf adsorbierte C. carboxidivorans analysiert. Ausge-
wahlte mikroskopische Aufnahmen sind in Abbildung 8.2 zu sehen.

Der Prozessverlauf der optischen Dichte (ODeoo), des pH und der Stoffwechselprodukte
war im Festbettbiofilmreaktor und im Blasensaulenreaktor in den ersten 8 h des
Satzprozesses vergleichbar. Nach den ersten 24 h wurde bereits eine deutlich geringere
optische Dichte (ODeoo) bei pH 4,47 dokumentiert. Nach 48 h wurde eine optische
Dichte (ODeoo) von 0,05 gemessen. Nach 72 h war die optische Dichte bis zum Ende des
Satzprozesses unterhalb der Nachweisgrenze. Der Verlauf der Produktkonzentrationen
und des pH war flr die ersten zwei Tage fur beide Reaktoren vergleichbar.
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Abbildung 8.1: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeoo), des pH, der Acetat-, Ethanol-,
Butyrat-, 1-Butanol-, 1-Hexanol- und CO-Geldstkonzentration (cco) eines Satzprozesses mit
C. carboxidivorans im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf (300 g Sera Siporax™) bei
Standardbedingungen (Vr =2,5L, 37 °C; pHo 6,; 1 bar, Gein=5L L' h"', CO:COz2 4:1) ohne pH-
Kontrolle (A). Als Referenz ist der Satzprozess im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf aus
Abbildung 6.3 bei
kennzeichnet die maximale CO-Gel6dstkonzentration (cco*) in salzfreiem Wasser bei 37 °C nach
Gleichung 3-3 und Tabelle 3.6. Die Quantifizierung der CO-Gel6dstkonzentration wurde bei einer
Prozesszeit von 5 h in Duplikaten und sonst in Triplikaten durchgefiihrt.

denselben Bedingungen dargestellt ().

Die gestrichelte Horizontale
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Sobald sich die optische Dichte (ODegoo) dem Wert Null ndherte, nahm die Produktbildungs-
rate von Ethanol, 1-Butanol und 1-Hexanol ab. Acetat wurde analog langsamer zu
Alkoholen umgesetzt. In vier Tagen Satzprozess wurden 15,6 mmol L' Acetat,
23,5 mmol Ethanol L', 0,8 mmol Butyrat L', 1,9 mmol 1-Butanol L' und 0,4 mmol L™
1-Hexanol gebildet. Hexanoat wurde wahrend des Satzprozesses in Spuren quantifiziert.
Die CO-Gelostkonzentration nahm nach Inokulation rapide ab und war nach etwa 7 h
unterhalb der Nachweisgrenze. Nach etwa 25 h wurde wieder eine CO-Geldstkonzen-
tration von 0,4 mM gemessen.

A ) abiotisch - x600

Abbildung 8.2: Ausgewahlte Aufnahmen der inneren Makroporen von Sera Siporax™ nach
12 Tagen Satzbetrieb im Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf mit C. carboxidivorans unter
Standardbedingungen (Vr=2,5L; 37°C; pHo6; 1bar; Gen=5LL"h"'; CO:CO24:1) im
Rasterelektronenmikroskop (15 kV) bei unterschiedlichen VergréRerungen: A, 600-fach; B, 1.500-
fach; C, 4.500-fach.

Diskussion

Die Abnahme der optischen Dichte (ODsoo) bedeutete eine Abnahme der Biotrocken-
massekonzentration in Suspension und deutete auf eine Adsorption von C. carboxidi-
vorans im Festbettmaterial. Die Aufnahmen im Rasterelektronenmikroskop bestatigten die
Immobilisierung der acetogenen Bakterien auf dem Tragermaterial. Die optische
Dichte (ODeoo) zeigte im Vergleich zum Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf in den
ersten 8 h kaum Unterschiede. Es sah so aus, als ob C. carboxidivorans erst bei
geringerem pH an das Tragermaterial adsorbierte, was durch die deutliche Abnahme der
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optischen Dichte (ODeno) zu vermerken war. Ab dem Zeitpunkt der nahezu vollstandigen
Immobilisierung aller Bakterienzellen wurde auch eine Abnahme der Produktbildungsraten
beobachtet. Nach etwa 8 h war die CO-Gelostkonzentration, wie im Blasensaulenreaktor
mit innerem Umlauf, im Totraumvolumen unterhalb der Nachweisgrenze des Myoglobin-
Tests (cco = 0 mM). Dies kdnnte wiederum mit einer teilweisen CO-Gas-Flussig-Stoff-
transportlimitierung begrindet werden, welche auch die exponentielle Wachstumsphase
von C. carboxidivorans beendete. Etwa 25 h nach Inokulation bis zum Ende des
Satzprozesses wurde durchgangig CO in Lésung im Totraumvolumen gemessen, weshalb
von keiner weiteren CO-Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung auszugehen war.

Da mit Ausnahme des Tragermaterials keine Unterschiede im Festbettbiofilmreaktor mit
innerem Umlauf im Vergleich zum Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf vorlagen, ist
anzunehmen, dass die Unterschiede in der Prozessleistung von C. carboxidivorans
aufgrund seiner Immobilisierung entstanden. In Biofilmreaktoren gibt es fir den Gas-
Flissig-Fest-Stofftransport drei wesentliche Stofftransportwiderstande: den Gas-Flissig-
Stofftransport, den Flussig-Biofilm-Stofftransport und den Stofftransport innerhalb des
Biofilms (vergleiche Abbildung 3.14). Die gemessenen zeitlichen Verlaufe der Stoff-
wechselmetabolite zeigten im Vergleich zum Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf bei
identischen Bedingungen eine lansgamere Akkumulation. Da der Gas-Flussig-Stofftrans-
portkoeffizient fir beide Bioreaktoren vergleichbar war, sind Unterschiede im Gas-Flissig-
Stofftransport auszuschliefen. Aus diesem Grund ist anzunehmen, dass entweder der
Stofftransport Flissig-Biofilm oder innerhalb des Biofilms der limitierende Schritt bei der
autotrophen Umsetzung von CO mit C. carboxidivorans im Festbettbiofilmreaktor war.

Szewzyk und Szewzyk (2003) beschrieben weiterhin, dass die Aktivitat von Mikroorganis-
men in Biofilmen stark von der Nahrstoffverfligbarkeit abhangig ist. Bei Nahrstoffmangel
kénnen sie in einen so genannten Ruhezustand tUbergehen um Energie zu sparen. Dies
unterstutzt wiederum die Hypothese einer Stofftransportlimitierung in der Flussig-Biofilm-
Grenzschicht oder im Biofilm.

8.1.2 Wiederholtes Satzverfahren ohne pH-Kontrolle

Im Rahmen einer Langzeitstudie im Biofilmreaktor (,Langzeitstudie D“; siehe Tabelle A.18
im Anhang) wurde Uberprift, ob durch langere Prozesszeiten héhere immobilisierte
Biotrockenmassekonzentrationen und dadurch eine hdhere Produktivitat von C. carboxidi-
vorans im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf erreicht werden konnten. Dazu
wurden dreitdgige Untersuchungen im Satzbetrieb unter Standardbedingungen
(VR =2,25L; 37°C; pHo6; Gen=5LL"h"; CO:CO,4:1) ohne pH-Kontrolle nach
19,6 Tagen und nach 25,4 Tagen durchgeflihrt. Die Prozessverlaufe sind zusammen mit
dem Satzprozess bei gleichen Prozessbedingungen (Abbildung 8.1) in Abbildung 8.3
dargestellt.

Die Untersuchungen zeigten eine Zunahme der optischen Dichte (ODeoo) wahrend der
ersten 24 h nach der Erneuerung des anaeroben Mediums zu Maximalwerten von 0,35
(19,6 d) beziehungsweise 0,53 (25,4 d). Im Anschluss nahm die optische Dichte (ODsoo)
bei einem pH kleiner als pH 4,86 wieder ab.
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Abbildung 8.3: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeoo), des pH, der Acetat-, Ethanol-,
Butyrat-, 1-Butanol-, 1-Hexanol- und CO-Geldstkonzentration (cco) von Satzprozessen mit
C. carboxidivorans im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf (300 g Sera Siporax™) ohne pH-
Kontrolle nach unterschiedlichen Prozesszeiten: A, nach Inokulation und bei Standardbedingungen
(VR=2,5L; 37 °C; pHo6; 1bar, Gein=5LL"h', CO:CO24:1, siche auch Abbildung 8.1) als
Referenz. Wiederholtes Satzverfahren nach 19,6 Tagen (®) oder nach 25,4 Tagen (O) einer
Langzeitstudie im Biofilmreaktor (Details siehe Tabelle A.18). Der Start der relativen Prozesszeit ist
als Zeitpunkt stabiler Prozessbedingungen nach der Medienerneuerung definiert. Die gestrichelte
Horizontale zeigt die maximale CO-Geldstkonzentration (cco®) in salzfreiem Wasser bei 37 °C nach
Gleichung 3-34 und Tabelle 3.6. Die Quantifizierung der CO-Geldstkonzentration erfolgte in

Triplikaten.
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Im wiederholten Satzprozess nach 19,6 Tagen wurden keine CO-Konzentrationen
unterhalb der Nachweisgrenze (cco = 0 mM) wie in jenem Satzprozess nach 25,4 Tagen
ab einer relativen Prozesszeit (Prozesszeit nach der Medienerneuerung) von etwa 16 h.
In etwa 70 h Prozesszeit wurden 39,4 mmol Ethanol L' und 2,6 mmol 1-Butanol L' im
Satzprozess nach 19,6 Tagen sowie 41,8 mmol Ethanol L' und 3,5 mmol 1-Butanol L™ im
Satzprozess nach 25,4 Tagen produziert. Es wurde eine maximale Butyratproduktion von
0,4 mmol L' nach etwa 65 h detektiert (Daten nicht gezeigt). Hexanoat wurde nur in
Spuren quantifiziert. 1-Hexanol wurde nicht detektiert.

Diskussion

Nach der Medienerneuerung wachst C. carboxidivorans verstarkt in Suspension, was in
der Zunahme der optischen Dichte (ODsoo) zu erkennen war. Bei einem geringeren pH
wechselt der Mikroorganismus mehrheitlich von der acetogenen Phase in die solvento-
gene Phase und reduziert vermehrt Sauren zu Alkoholen, um den pH zu erhéhen (Hurst
und Lewis 2010). Es scheint, als ob C. carboxidivorans nach der Medienerneuerung
erneut bei geringem pH an das Tragermaterial adsorbierte.

Die Satzprozesse zeigten nach etwa drei Tagen fur die Satzprozesse nach 19,6 Tagen
beziehungsweise 25,4 Tagen 173 % und 183 % der Ethanol- sowie 157 % und 212 % der
1-Butanolproduktion im Vergleich zu den Untersuchungen direkt nach der Inokulation. Es
wird deshalb vermutet, dass Uber die Prozesszeit der Langzeitstudien mehr Biomasse
immobilisiert werden konnte. Durch hdhere immobilisierte Biomassekonzentrationen
koénnte die gesteigerte Produktbildung erklart werden.

Des Weiteren wurde beobachtet, dass die optische Dichte (ODego) in den Satzprozessen
nach 19,6 Tagen sowie 25,4 Tagen deutlich langsamer abnahm als in dem Satzprozess
direkt nach der Inokulation. In Abschnitt 8.1.1 wurde gezeigt, dass die Produktivitat von
C. carboxidivorans aufgrund seiner Immobilisierung auf Sera Siporax™ reduziert wurde.
Als Begriindung wurde eine Stofftransportlimitierung in der Flissig-Biofilm-Grenzschicht
oder im Biofilm vermutet. Die erhdhte Produktivitat der Satzprozesse nach 19,6 Tagen
sowie 25,4 Tagen kdnnte somit auch durch héhere Biotrockenmassekonzentrationen in
Suspension und einen dadurch mdoglicherweise schnelleren Stofftransport aufgrund
geringerer Stofftransportwiderstande erklart werden.

8.1.3 Wiederholtes Satzverfahren mit pH-Kontrolle

Die Untersuchungen im Satzprozess ohne pH-Kontrolle zeigten eine Abnahme der
optischen Dichte (ODesoo) und die Immobilisierung von C. carboxidivorans nach etwa 24 h
Prozesszeit bei einem pH kleiner als pH 4,9. Um festzustellen, ob die Anlagerung von
C. carboxidivorans durch den pH des Mediums induziert wurde, wurden Satzprozesse mit
C. carboxidivorans bei Standardbedingungen (Vr=2,25L; 37°C; pH®6; 1 bar,
Gein =5 L L' h'; CO:CO; 4:1) mit pH-Kontrolle im wiederholten Satzverfahren im Festbett-
biofilmreaktor mit innerem Umlauf durchgefiihrt. Die Erneuerung des Mediums erfolgte
jeweils nach etwa drei Tagen im Satzbetrieb. Die Untersuchungen erfolgten zeitlich direkt
nacheinander. Der Prozessverlauf der Untersuchungen ist in Abbildung 8.4 dargestellt.
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Abbildung 8.4: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeoo), der Acetat-, Ethanol- und CO-
Gelostkonzentration (cco) von Untersuchungen im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf
(300 g Sera Siporax™) mit C. carboxidivorans bei Standardbedingungen (Vr = 2,25 L; 37 °C; pH 6;
1bar, Gen=5LL"'h'";, CO:CO24:1) mit pH-Kontrolle im wiederholten Satzverfahren. Die
Vertikalen kennzeichnen die Zeitpunkte der Erneuerung des anaeroben Prozessmediums. Die
gestrichelte Horizontale zeigt die maximale CO-Geldstkonzentration (cco*) in salzfreiem Wasser
bei 37 °C nach Gleichung 3-34 und Tabelle 3.6. Die CO-Gel6stkonzentration wurde in Triplikaten
gemessen. Bei der Produktquantifizierung mittels HPLC-Analytik traten fur die Proben nach
3,4 Tagen Komplikationen auf (starkeres Rauschen der Messdaten).
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Die optische Dichte (ODsoo) nahm fiir alle vier Satzphasen wahrend der ersten 24 h zu und
anschliel®end wieder ab. In der ersten bis vierten Satzphase wurde jeweils eine maximale
optische Dichte (ODsgo) von 0,48, 0,25, 0,34 und 0,26 gemessen. Der Verlauf der Acetat-
und Ethanolkonzentration ist fir die erste, dritte und vierte Satzphase vergleichbar. Die
CO-Gelostkonzentration war nach etwa 15h unterhalb der Nachweisgrenze des
Myoglobin-Tests (cco = 0 mM). Nach etwa 1,5 Tagen wurde wieder 0,14 mM CO in
Losung quantifiziert. Uber den weiteren Prozessverlauf konnten ausschlieBlich CO-
Geldstkonzentrationen oberhalb der Nachweisgrenze dokumentiert werden.

Diskussion

Das Wachstum von C. carboxidivorans wurde in den vier Satzphasen am ersten Tag nach
der Inokulation oder Medienerneuerung in Suspension beobachtet. Eine anschliefende
Abnahme der optischen Dichte (ODsoo) wurde bei allen Untersuchungen mit pH-Kontrolle
gemessen.

Die Medienerneuerung zeigte keinen signifikanten Einfluss auf die Produktbildung von
Acetat und Ethanol in der dritten und vierten Satzphase. Die Stoffwechselmetabolite
Butyrat, 1-Butanol, Hexanoat und 1-Hexanol wurden aufgrund der pH-Kontrolle nur in
Spuren quantifiziert (Daten nicht gezeigt).

Die diskontinuierliche Medienerneuerung im Festbettbiofiimreaktor ist somit mit immo-
bilisierten C. carboxidivorans problemlos méglich und beeinflusst die Prozessleistung des
Bakteriums nicht.

8.1.4 Kontinuierlicher Betrieb

Untersuchungen im Festbettbiofilmreaktor mit kontinuierlicher Medienerneuerung mit
einer Durchflussrate von D = 0,12 h™' wurden unter Standardbedingungen (Vk = 2,25 L;
37°C; pHo6; 1bar, Gen=5LL"'"h";, CO:CO24:1) mit und ohne pH-Kontrolle
durchgefiihrt. Die Untersuchungen erfolgten im Rahmen der 28-tagigen Langzeitstudie
(,Langzeitstudie D, Details siehe Tabelle A.18 im Anhang). Um das Biomassewachstum
zu fordern und die acetogenen Bakterien auf dem Tragermaterial Sera Siporax™ zu
immobilisieren, wurden die ersten zwei Tage der Langzeitstudie als Satzprozess bei
Standardbedingungen mit pH-Kontrolle (pH 6) gefiihrt. Dies entspricht denselben
Bedingungen des ersten Satzprozesses in Abbildung 8.4. Somit konnte die
Reproduzierbarkeit der Prozesse mit C. carboxidivorans im Festbettbiofilmreaktor beurteilt
werden. Eine Gegenuberstellung der beiden Satzprozesse ist in Abbildung A.27 im
Anhang gezeigt.

Anschlielend wurde die kontinuierliche Prozessfiihrung bei D = 0,12 h™' flr finf mittlere
hydraulische Verweilzeiten (1) zuerst mit und anschlieRend ohne pH-Kontrolle (pH 6)
gestartet. Bei den Untersuchungen ohne pH-Kontrolle wurde das anaerobe, sterile
Zulaufmedium zuerst in einem anaeroben und sterilen Sammelreservoir auf pH 6 geregelt.
Zur Beurteilung der Reproduzierbarkeit wurde die kontinuierliche Prozessfihrung mit pH-
Kontrolle nach 22,6 Tagen wiederholt. Der Prozessverlauf ist in Abbildung 8.5 dargestellt.
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Abbildung 8.5: Zeitliche Anderung der optischen Dichte (ODeoo, weiRe Symbole), des pH (graue
Linie), der Acetat- (weil3), Ethanol- (grau), Butyrat- (wei), 1-Butanol- (grau) und
CO-Geldstkonzentration (cco) bei Untersuchungen im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf
mit C. carboxidivorans bei Standardbedingungen (VrR=2,25L; 37 °C; 1bar; Gein=5LL"h";
CO:CO2 4:1) und unterschiedlicher Prozessfihrung im Rahmen der ,Langzeitstudie D* (Details
siehe Tabelle A.18 im Anhang). Die Vertikalen kennzeichnen die Anderung der Prozessstrategie:
D1, Satzphase mit pH-Kontrolle (pH 6); D2 und D14, kontinuierlicher Betrieb bei einer
Durchflussrate von D =0,12 h-' mit pH-Kontrolle (pH 6); D3, kontinuierlicher Betrieb bei einer
Durchflussrate von D =0,12 h' ohne pH-Kontrolle (Zulauf-pH 6, geregelt). Die gestrichelte
Horizontale zeigt die maximale CO-Geldstkonzentration (cco®) in salzfreiem Wasser bei 37 °C nach
Gleichung 3-34 und Tabelle 3.6. Die Bestimmung der CO-Geldstkonzentration erfolgte in
Triplikaten.
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Die optische Dichte (ODsgo) stieg im Satzprozess mit pH-Kontrolle — wie bereits zuvor
beobachtet — in den ersten 24 h auf einen Maximalwert von 0,43 an. Im weiteren
Prozessverlauf nahm diese bis zu einem Minimalwert von 0,33 nach 50 h bis zum Wechsel
in die kontinuierliche Prozessflihrung ab. Die optische Dichte (ODeoo) nahm im Laufe des
Prozesses bis zu einem Wert von 0,36 zu. Die Wiederholung der kontinuierlichen
Prozessfihrung ohne pH-Kontrolle nach 22,6 Tagen zeigte einen dhnlichen Verlauf mit
einer maximalen optischen Dichte (ODso) von 0,46. Die Anderung zu einer
Prozessfilhrung ohne pH-Kontrolle reduzierte die optische Dichte (ODsgo) nicht, sondern
steigerte sie auf 0,44.

Die Konzentrationen der Produkte Acetat, Ethanol, Butyrat sowie 1-Butanol und die auf
das Festbettvolumen bezogenen Raum-Zeit-Ausbeuten sind in Tabelle 8.1 zusammen-
gefasst sowie in Abbildung 8.6 dargestellt. Hexanoat und 1-Hexanol wurden in Spuren
quantifiziert.

Tabelle 8.1: Zusammenfassung der jeweils vor der Anderung der Betriebsbedingung finalen
Produktkonzentrationen und der auf das Festbettvolumen bezogenen Raum-Zeit-Ausbeuten der
Produkte bei kontinuierlicher Prozessfiihnrung (D =0,12 h'') im Festbettbiofiimreaktor unter
Standardbedingungen (VrR=2,25L; 37°C; pH6 oder pHen6,0; 1bar; Gein=5LLhT;
CO:CO2 4:1).

# Prozessfiihrung Acetat Ethanol Butyrat 1-Butanol
Konzentration, mol L™
D2 mit pH-Kontrolle 18,72 2,30 0,23 0,05
D14 mit pH-Kontrolle 25,01 1,67 0,68 0,06
D3 ohne pH-Kontrolle 9,09 4,26 0,61 0,75
Raum-Zeit-Ausbeute, mmol L' h'
D2 mit pH-Kontrolle 4,79 0,59 0,06 0,01
D14 mit pH-Kontrolle 6,40 0,43 0,17 0,02
D3 ohne pH-Kontrolle 2,33 1,09 0,16 0,19

Die CO-Gel6stkonzentration nahm in den ersten 4,4 h bis unterhalb der Nachweisgrenze
des Myoglobin-Tests (cco = 0 mM) ab. Nach etwa zwei Tagen wurden 0,3 mM CO in
Lésung quantifiziert. Die optische Dichte (ODesoo) nahm nach einem Tag ab. Wahrend der
kontinuierlichen Prozessfihrung nahm die CO-Gel6stkonzentration in den ersten 2,6 h
wieder bis unterhalb der Nachweisgrenze des Myoglobin-Tests (cco = 0 mM) ab. Wahrend
des weiteren kontinuierlichen Betriebs wurde durchgehend kein CO in Lésung
quantifiziert.

Diskussion

Die Satzprozesse mit C. carboxidivorans im Festbettbiofiimreaktor waren reproduzierbar
(siehe Abbildung A.27 im Anhang). Der Verlauf der optischen Dichte (ODego), der Acetat-,
Ethanol- sowie der CO-Geldstkonzentration war vergleichbar.

Die optische Dichte (ODeoo) nahm mit dem Wechsel vom Satzbetrieb auf den
kontinuierlichen Betrieb zu. Eine Begriindung kann die bessere Versorgung der Bakterien
mit Medienbestandteilen sein, die das Wachstum in Suspension fordern.
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Der Wechsel zum kontinuierlichen Betrieb zeigte eine erwartungsgemafle Abnahme der
Produktkonzentrationen. Aufgrund der CO-Gas-FlUssig-Stofftransportlimitierung im Tot-
raumvolumen des Festbettbiofilmreaktors wurde innerhalb von 2,6 h bereits das gesamte
CO in Lésung verbraucht. Durch die Anderung auf eine Prozessfiihrung ohne pH-Kontrolle
wurde das Produktspektrum, wie in der Literatur beschrieben (Ukpong et al. 2012), zu den
Produkten Ethanol, Butyrat und 1-Butanol verschoben. Die Raum-Zeit-Ausbeute erhdhte
sich um 85 % flr Ethanol, um 170 % fir Butyrat und um 1.361 % fir 1-Butanol.
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Abbildung 8.6: Zusammenfassung der Raum-Zeit-Ausbeuten vor Anderung der Betriebsbedingung
in ,Langzeitstudie D (Details siehe Tabelle A.18 im Anhang) fir die Produkte Acetat, Ethanol,
Butyrat und 1-Butanol im Festbettbiofiimreaktor (37 °C, 1 bar, Gen=5LL"'h', CO:CO24:1,
D =0,12 h") mit (pH 6; weil}: D2, grau schraffiert: D14) und ohne (pHo 6; schwarz, D3) pH-
Kontrolle. Abkurzungen: Gein, Eingangsgasvolumenstrom, D, Durchflussrate.

Die Wiederholung der Untersuchungen im kontinuierlichen Festbettbiofilmreaktor mit pH-
Kontrolle nach 22,6 Tagen zeigte 134 % der Acetat-, 72 % der Ethanol- und 124 % der
1-Butanol-Raum-Zeit-Ausbeute im Vergleich zu dem kontinuierlichen Betrieb nach
2,1 Tagen (D2). Dies zeigte, dass die Raum-Zeit-Ausbeuten etwa 20 Tage spater nicht
reproduziert werden konnten, da sich die Biomasse verandert hatte.

Die Quantifizierung der CO-Geldstkonzentration zeigte nach 2,6 d im kontinuierlich
betriebenen Festbettbiofilmreaktor dauerhaft CO-Konzentrationen unterhalb der Nach-
weisgrenze (cco = 0 mM).

Die Untersuchungen zeigten den erfolgreichen kontinuierlichen Betrieb des
Festbettbiofilmreaktors mit innerem Umlauf mit C. carboxidivorans. In Satzprozessen
wurde festgestellt, dass sich C. carboxidivorans bei allen untersuchten Bedingungen (pH
unkontrolliert/kontrolliert, CO limitiert/unlimitiert) nach etwa 24 h auf Sera Siporax™
anlagerte.
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8.2 Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom

Die Untersuchungen im Rieselbettbiofiimreaktor fanden im Zuge der ,Langzeitstudie D*
(siehe Tabelle A.18 im Anhang) unter Standardbedingungen (37 °C; pHein 6; CO:CO2 4:1)
statt. Es wurde der Einfluss der Zulaufrate (1 mL min™'; 3 mL min"" und 10 mL min") sowie
der Medienzirkulation bei D =0,12h"' untersucht. Die pH-Kontrolle war im
Rieselbettbiofilmreaktor nicht mdglich. Der pH des Zulaufmediums wurde vor dem
Reaktoreingang auf pH 6 geregelt.

Tabelle 8.2: Zusammenfassung der jeweils vor der Anderung der Betriebsbedingung finalen
Produktkonzentrationen und Raum-Zeit-Ausbeuten im Rieselbettbiofilmreaktor mit C. carboxidi-
vorans unter Standardbedingungen (37 °C; pHein 6,0; CO:CO2 4:1). Abklrzungen: L, Zulaufrate;
Gein, Eingangsgasvolumenstrom.

# L Gein Acetat Ethanol Butyrat 1-Butanol
mL min? L h? Konzentration, mmol L
D7 1,0 6,25 14,04 7,81 0,71 0,77
D5 3,0 6,25 9,86 1,71 0,20 0,05
D9 3,0 6,25 11,50 3,04 0,21 0,12
D6 3,0 3,13 11,09 1,78 0,13 0,04
D11 2,2 6,25 22,05 4,74 0,63 0,16
mL min? L h? Raum-Zeit-Ausbeute, mmol L' h™’
D7 1,0 6,25 0,80 0,44 0,04 0,04
D5 3,0 6,25 1,68 0,29 0,03 0,01
D9 3,0 6,25 1,96 0,52 0,04 0,02
D6 3,0 3,13 1,89 0,30 0,02 0,01
D11 2,2 6,25 2,82 0,61 0,08 0,02

Vor dem Beginn des Betriebs im Rieselbettbiofilimreaktor und zwischen den Untersuch-
ungen mit unterschiedlichen Zulaufraten wurde eine zweitdgige Satzphase mit pH-
Kontrolle (pH 6) durch eine diskontinuierliche Medienerneuerung durchgeflihrt, um den
immobilisierten Biofilm auf dem Festbett bei Standardbedingungen zu regenerieren. Der
Prozessverlauf der Untersuchungen im Rieselbettbiofilmreaktor ist in Abbildung 8.7
dargestellt.

Die optische Dichte (ODesoo) nahm Uber die Prozesszeit im Rieselbettbiofilmreaktor ab und
zeigte durchgehend Werte geringer als 0,06. Die Konzentrationen sowie die auf das
Festbettvolumen bezogene Raum-Zeit-Ausbeuten sind flr die Produkte Acetat, Ethanol,
Butyrat und 1-Butanol in Tabelle 8.2 zusammengefasst. Hexanoat und 1-Hexanol wurden
nur in Spuren detektiert (Daten nicht gezeigt). Die Konzentrationen bei einer Zulaufrate
von 10 mL min™" waren aufgrund der hohen Zulaufrate (L) kaum detektierbar. Die
Temperatur variierte zwischen 34,5 °C und 38,2 °C.

Durch eine Medienzirkulation (L. = 10 mL min""; D = 0,12 h™'; siehe Abbildung 8.7 D11) mit
pH-Kontrolle (pH 6) konnten vor Anderung der Betriebsbedingung am Reaktorausgang
56,7 mmolc fixiert werden. Das entspricht einer Raum-Zeit-Ausbeute von
7,3 mmolc L' h.
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Abbildung 8.7: Zeitliche Anderung der optischen Dichte (ODsoo), der Acetat-, Ethanol-. Butyrat- und
1-Butanolkonzentration sowie des pH und der Temperatur im Festbettbiofiimreaktor und im
Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom mit C. carboxidivorans bei Standardbedingungen (37 °C;
1 bar; CO:CO24:1) und unterschiedlicher Prozessfihrung im Rahmen der ,Langzeitstudie D
(Details siehe Tabelle A.18 im Anhang): D4 und D8, Satzprozess im Festbettbiofilmreaktor mit pH-
Kontrolle (Gein=5L L"h"); kontinuierliche Prozessfiihrung im Festbettbiofiimreaktor bei
D5, L=3mLmin', Gen=6,25Lh"; D6,L=3mL min"', Gein=3,13Lh"; D7;L=1mL min",
Gein=6,25Lh"; D9, L=3mL min", Gein=6,25L h"' oder D10, L = 10 mL min™', Gein =6,25 L h™".
Nach 17,4 Tagen wurde der Rieselbettbiofiimreaktor mit Fllissigkeitszirkulation bei 10 mL min-' und
D = 0,12 h' betrieben (D11). Die rote Horizontale kennzeichnet die Solltemperatur, die Vertikalen
zeigen den Zeitpunkt des Bedingungswechsels.
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Diskussion

Die Satzprozesse im Festbettbiofilmreaktor mit pH-Kontrolle vor den Untersuchungen im
Rieselbettbiofilmreaktor mit C. carboxidivorans und nach 13,2 Tagen zeigten
vergleichbare Zeitverlaufe der optischen Dichte (ODsoo) sowie der Acetat- und
Ethanolkonzentration. Daher wird angenommen, dass der Einfluss der vorhergehenden
Prozessbedingungen auf immobilisierte C. carboxidivorans vernachlassigbar war.
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Abbildung 8.8: Zusammenfassung der Raum-Zeit-Ausbeuten vor Anderung der Betriebsbedingung
in ,Langzeitstudie D (Details siehe Tabelle A.18 im Anhang) fiir die Produkte Acetat, Ethanol,
Butyrat und 1-Butanol im Rieselbettbiofilmreaktor (37 °C, pHein 6, 1 bar): weil3, L =1 mL min-,
Gein = 6,25 L h'' (D7); grau, L =3 mL min"' bei Gein = 6,25 L h' (D5, gefillt) und Gein =3,13 L h!
(D6, schraffiert); schwarz, Medienzirkulation mit 10 mL min-! bei D = 0,12 h' und Gein = 6,25 L h""
(D11). Abkurzungen: Gein, Eingangsgasvolumenstrom, D, Durchflussrate; L, Zulaufrate.

Bei einer Zulaufrate von 3 mL min wurden trotz der besseren Gas-Flissig-Stofftransport-
eigenschaften des Rieselbettbiofilimreaktors sehr geringe Raum-Zeit-Ausbeuten erzielt.
Die Reduktion des Eingangsgasvolumenstroms von 6,25 L h™' auf 3,13 L h™' zeigte keine
Anderung der Produktivitdt, sodass von keiner Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung
ausgegangen wird.

Die Reduktion der Zulaufrate von 3 mL min™' auf 1 mL min™' zeigte eine Verschiebung des
Produktspektrums von Acetat zu Butyrat und 1-Butanol. Dies koénnte durch einen
geringeren pH im Festbett erklart werden. Bei den Untersuchungen wurde bei einer
Zulaufrate von 3 mL min™ ein minimaler pH im Flissigkeitsreservoir von pHmin 5,18 und
bei 1 mL min™ pHmin 4,74 gemessen. Durch die langere mittlere hydraulische Verweilzeit
des Mediums im Festbett und dadurch héheren Saurekonzentrationen kommt es zu einem
geringerem pH. Durch den zweiphasigen Metabolismus von C. carboxidivorans kdnnten
gebildete Sauren bei geringerem pH auf geringeren Hohen des Festbettes zu Alkoholen
verstoffwechselt werden. Die Trennung der acidogenen und solventogenen Phase ist
somit bereits im Labormalstab im 11,2 cm hohen Rieselbettbiofiimreaktor im Gegenstrom
maoglich und kdnnte eventuell mit grofleren Reaktorhdhen flir die Produktion von Alkoholen
mit C. carboxidivorans genutzt werden.

Die Produktkonzentrationen bei den Untersuchungen bei 10 mL min™ waren die meiste
Zeit unterhalb der Nachweisgrenze. Der Medienverbrauch war fir die metabolische
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Aktivitat von C. carboxidivorans im Rieselbettbiofimreaktor mit einer Zulaufrate von
10 mL min" vermutlich zu hoch.

Die Untersuchungen mit einer Durchflussrate von D = 0,12 h”' und einer Medienzirkula-
tionsrate von 10 mL min™' zeigten héhere Raum-Zeit-Ausbeuten von Acetat, Ethanol und
Butyrat. Die Raum-Zeit-Ausbeute mit 1-Butanol war geringer als bei 1 mL min™'. Dies
kdnnte an der pH-Regelung auf pH 6 im Sammelreservoir der Zirkulationstrecke und dem
daraus resultierenden héheren minimalen pH von pHmin 5,54 am Ende des Festbettes
liegen. Der héhere pH lasst immobilisierte C. carboxidivorans kaum in die solventogene
Phase Ubergehen, wodurch die Produktion von 1-Butanol wie bei Satzprozessen mit pH-
Kontrolle deutlich reduziert war. Durch die Zirkulation der Flissigphase wurde
C. carboxidivorans mit mehr Flussigkeit pro Zeit versorgt, dieses aber durch die
Rezyklierung nicht verbraucht. Dadurch konnten im Vergleich zu Untersuchungen ohne
Flussigkeitszirkulation bis zu 2,6-fach hdhere Raum-Zeit-Ausbeuten erzielt werden.

8.3 Biotrockenmasse und Biofilmbildung

Das Tragermaterial Sera Siporax™ wurde nach der Langzeitstudie (,D;“ Details zu den
Reaktionsbedingungen siehe Tabelle A.18) aufbereitet (Abschnitt 4.4.2) und auf den
Elementgehalt (C, H, N und S) analysiert. Auf Basis der Kohlenstoffmenge konnte eine
Biotrockenmasse von 4,13 g und eine Biotrockenmassekonzentration von 13,76 g kg™’
sowie 3,91 g L' im Zweifachansatz bestimmt werden. Die Konzentrationen sind auf die
Masse des Tragermaterials (0,30 kg) und das Festbettvolumen (1,06 L) bezogen.

In dieser Langzeitstudie wurde eine maximale optische Dichte (ODsgo) von 0,57 gemes-
sen. Dies entspricht gemal Gleichung 4-17 einer maximalen Biotrockenmassekonzen-
tration in Suspension von 0,27 g L' mit einer, in Bezug auf das Suspensionsvolumen des
Festbettbiofilmreaktors (Vr = 2,25 L), Biotrockenmasse in Suspension von 0,61 g. Dies
entspricht einem maximalen Biotrockenmasseanteil in Suspension von 12,91 %.

Die mikroskopischen Analysen im Rasterelektronenmikroskop nach der Langzeitstudie mit
C. carboxidivorans im kontinuierlich betriebenen Festbettbiofilmreaktor respektive
Rieselbettbiofilmreaktor bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen (Details siehe Tabelle
A.18 im Anhang) in Abbildung 8.9 zeigten die Immobilisierung des acetogenen Bakteriums
und dessen Biofilmbildung.

8.4 Reproduzierbarkeit

Die Untersuchungen mit C. carboxidivorans mit pH-Kontrolle wurden im Festbettbiofilm-
reaktor im Satzbetrieb (37 °C, pH 6, 1 bar, Gen=5L L' h', CO:CO, 4:1) im Duplikat
durchgetuhrt. Die vergleichende Darstellung Uber die Prozesszeit ist in Abbildung A.27 im
Anhang zu finden und zeigt eine gute Reproduzierbarkeit.
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B X600

Abbildung 8.9: Ausgewahlte mikroskopische Aufnahmen der Oberflache von Sera Siporax™ im
Rasterelektronenmikroskop bei 15 kV nach einer Langzeitstudie mit C. carboxidivorans bei
variierten Betriebsbedingungen (Details siehe Tabelle A.18 im Anhang) bei unterschiedlichen
VergréRerungen: A, 600-fach (abiotisch als Referenz); B, 600-fach; C, 1.500-fach; D, 4.500-fach.

8.5 Vergleich von Biofilmreaktoren

Die Untersuchungen mit C. carboxidivorans in kontinuierlich betriebenen Biofilmreaktoren
zeigten unterschiedliche Raum-Zeit-Ausbeuten fir die Stoffwechselprodukte Acetat,
Ethanol, Butyrat und 1-Butanol. Der Vergleich der Biofilmreaktoren zeigte, dass im
Festbettbiofilmreaktor trotz der gezeigten CO-Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung die bis
zu 4,9-fache Stoffmenge Kohlenstoff im Vergleich zum Rieselbettbiofiimreaktor fixiert
werden konnten. Es wird vermutet, dass C. carboxidivorans durch die Produktion
extrazellularer polymerer Substanzen einen Biofilm ausbildet und es dadurch zu einer
zusatzlichen Stofftransportlimitierung an der Flissig-Biofilm-Grenzflache oder innerhalb
des Biofilms kommt. Die héheren Raum-Zeit-Ausbeuten im Festbettbiofiimreaktor knnten
mit hdheren Biotrockenmassekonzentrationen in Suspension erklart werden, welche
aufgrund geringer Mengen an geléstem CO dieses groRtenteils verstoffwechseln kdnnten.

Prozessdaten von Untersuchungen zur Gasfermentation in unterschiedlichen Biofilm-
reaktoren mit C. carboxidivorans bei vergleichbaren Reaktionsbedingungen liegen vor
(vergleiche Abschnitt 3.4.5): In einem Festbettbiofiimreaktor (37 °C; Gein=18L h™;
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CO:CO2:H2:N2 4:3:10:12; Lz = 500 mL min"") mit einem Cordierit-basierten Monolithen als
Tragermaterial (Durchmesser: 93 mm; Hohe: 305 mm, 0,31 Kandle mm2, spezifische
Oberflache: 1850 m? m?) wurden maximale Raum-Zeit-Ausbeuten von 1,0 mmol
Acetat L' h”" und 2,1 mmol Ethanol L™" h” bei einer Durchflussrate von 0,02 h™' ohne pH-
Kontrolle (pH 4,5-5,5) erreicht (Shen et al. 2014a). Uber die Produkte Butyrat, 1-Butanol,
Hexanoat und 1-Hexanol gibt es keine Angaben. Im Festbettbiofiimreaktor mit innerem
Umlauf in dieser Arbeit wurden bei einer Durchflussrate von D = 0,12 h™' autotroph maxi-
male Raum-Zeit-Ausbeuten von 2,3 mmol Acetat L' h™ und 1,1 mmol Ethanol L' h"
ohne pH-Kontrolle erreicht. Die Summe fixierter Kohlenstoffatome ist mit jener im
monolithischen Festbettbiofilmreaktor bei optimalen Bedingungen vergleichbar. Mit pH-
Kontrolle konnten in dieser Arbeit sogar Raum-Zeit-Ausbeuten bis zu 6,4 mmol
Acetat Ls" h™" und 0,4 mmol Ethanol L¢" h™' erzielt werden. Dies entspricht der Fixierung
der 2,2-fachen Stoffmenge Kohlenstoff im Vergleich zu den Untersuchungen im
monolithischen Festbettbiofilmreaktor bei optimalen Bedingungen.

8.6 Vergleich von Gasfermentationen
mit C. aceticum und C. carboxidivorans

Die Untersuchungen mit C. aceticum und C. carboxidivorans in verschiedenen Bioreak-
toren zeigten die Prozessleistungen zweier unterschiedlicher acetogener Bakterien bei
unterschiedlichen Bioreaktoreigenschaften.

Ein Vergleich ausgewahlter Untersuchungen mit C. aceticum und C. carboxidivorans in
Biofilmreaktoren ist in Abbildung 8.10 dargestellt.

Die Untersuchungen mit C. aceticum im Festbettbiofilmreaktor lieRen eine Gas-Flissig-
Stofftransportlimitierung vermuten. Durch die Erhéhung des H»-Eingangspartialdrucks auf
816 mbar konnte die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute erhéht werden. Untersuchungen im
Rieselbettbiofilmreaktor bei verbessertem Gas-Flussig-Stofftransport erhéhte die Raum-
Zeit-Ausbeute weiter um bis zu 66 %. Die Untersuchungen mit C. carboxidivorans im
kontinuierlichen Festbettbiofilmreaktor zeigten eine dauerhafte CO-Gas-Flissig-Stoff-
transportlimitierung im Totraumvolumen des Biofilmreaktors. Es wird daher vermutet, dass
C. aceticum und C. carboxidivorans beide im Festbettbiofilmreaktor primar durch den Gas-
Flissig-Stofftransport limitiert waren. Der Betrieb des Rieselbettbiofiimreaktors bei einer
Zulaufrate von 3 mL min" zeigte trotz verbesserter Gas-Flissig-Stofftransporteigen-
schaften im Rieselbettbiofilmreaktor eine geringere Raum-Zeit-Ausbeute als im
Festbettbiofilmreaktor. Es wird deshalb vermutet, dass die Untersuchungen im
Rieselbettbiofilmreaktor mit C. carboxidivorans im Gegensatz zu jenen mit C. aceticum
Uber den Flissig-Biofilm-Stofftransport oder den Stofftransport innerhalb des Biofilms
limiert waren. Eine Erhdhung der Flussigkeitsstromungsgeschwindigkeit durch das
Festbett durch eine Medienzirkulation erhéhte die Raum-Zeit-Ausbeuten (Abbildung 8.10).
Mit steigender Flussigkeitsstromungsgeschwindigkeit durch das Festbett wird auch der
Flissig-Biofilm-Stofftransport erhéht. Die Erhéhung der Raum-Zeit-Ausbeute durch die
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Medienzirkulation stitzt somit die Hypothese einer Flissig-Biofilm-Stofftransportlimi-
tierung.

28 C. aceticum C. carboxidivorans
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Abbildung 8.10: Vergleich der Raum-Zeit-Ausbeuten der fixierten Stoffmengen Kohlenstoff der
gebildeten Sauren/Alkohole fiir Untersuchungen mit C. aceticum (links, 30 °C, pHo 8, 1 bar,
pcozein = 120 mbar; N2 als Inertgas) im Festbettbiofiimreaktor (Vr=2,25L; D =0,07 h'*;
Gein=10L L' h') sowie im Rieselbettbiofilmreaktor (L =3 mL min', Gein=6,25L h"): weil},
PH2.ein = 480 mbar; blau, proein = 816 mbar beziehungsweise C. carboxidivorans (rechts, 37 °C;
pHo 6, 1 bar, CO:CO2 4:1) im Festbettbiofilmreaktor (Vr =2,25 L; D = 0,12 h''; Gein =5 L L-* h™") mit
(pH 6) und ohne pH-Kontrolle sowie im Rieselbettbiofiimreaktor (Gein = 6,25 L h'') bei einer
Zulaufrate von 3 mL min-! beziehungsweise einer Zirkulationrate von 10 mL min-1 mitD = 0,12 h-".
Die Sauren sind in grauen, die Alkohole in schwarzen Balken dargestellt. Abklrzungen: Gein, Ein-
gangsgasvolumenstrom, D, Durchflussrate; L, Zulaufrate;  pro.ein, H2-Eingangspartialdruck;
pcoz.ein, CO2-Eingangspartialdruck; VR, Arbeitsvolumen.

Durch Untersuchungen im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf und Blasenséaulen-
reaktor mit innerem Umlauf konnten Satzprozesse mit suspendierten und mit
immobilisierten C. aceticum beziehungsweise C. carboxidivorans verglichen werden
(Abbildung 8.11). Die Satzprozesse mit C. aceticum zeigten eine stabile Prozessleistung
mit konstanter Acetatbildung bei einer vermuteten CO- oder H,-Gas-Fliissig-Stofftrans-
portlimitierung ab einer Prozesszeit von etwa 3,5 h beziehungsweise 6,5 h. Bei der
Primaradsorption von C. aceticum im Tragermaterial des Festbettbiofilmreaktors konnte
keine Reduktion der Acetatbildung im Vergleich zum Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf festgestellt werden. Dadurch wird wiederum vermutet, dass der Satzprozess mit
C. aceticum primar durch den Gas-Flissig-Stofftransportwiderstand limitiert war und nicht
durch den Stofftransportwiderstand an der Flussig-Biofiim-Phasengrenzflache bezieh-
ungsweise innerhalb des Biofilms. Im Gegensatz dazu reduzierte die Primaradsorption
von C. carboxidivorans auf dem Tragermaterial Sera Siporax™ die Produktbildungsraten
im Satzprozess im Festbettbiofilmreaktor im Vergleich zu dem Satzprozess mit suspen-
dierten Zellen im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf. Untersuchungen mit diskont-
inuierlicher Medienerneuerung zeigten die erneute Desorption von C. carboxidivorans und
sein Wachstum in Suspension. Daher wird wiederum vermutet, dass C. carboxidivorans
in der solventogenen Phase durch den Stofftransport Flissig-Biofilm beziehungsweise
innerhalb des Biofilms limitiert war.
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Abbildung 8.11: Vergleich der Stoffmengenkonzentration von fixiertem Kohlenstoff in etwa drei
Tagen Satzprozess (30 °C, pH 8, 1 bar, Gein = 10 L L' h-', CO:N2 1:9) mit C. aceticum beziehungs-
weise in etwa vier Tagen Satzprozess (37 °C, pHo 6, 1 bar, Gen=5L L' h', CO:COz2 4:1) mit
C. carboxidivorans ohne pH-Kontrolle im Blasensaulenreaktor mit suspendierten Mikroorganismen
und im Festbettbiofilmreaktor mit immobilisierten Mikroorganismen. Abklrzungen: Gein, Eingangs-
gasvolumenstrom.

Die Prozessfiihrung in Biofilmreaktoren &anderte die Stoffwechselleistung von
C. carboxidivorans, aber nicht von C. aceticum. Aus diesem Grund kann die Anwendung
von Biofilmreaktoren fur die autothrophe Umsetzung von Synthesegasen nicht allgemein

empfohlen werden, sondern muss individuell fir jedes acetogene Bakterium untersucht
werden.
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9 Zusammenfassung und Ausblick

Die Endlichkeit fossiler Rohstoffe sowie die Belastung des dkologischen Systems der Erde
durch Treibhausgasmissionen fordern ein zeitnahes Umdenken auf eine Politik mit
erneuerbaren Energien (McGlade und Ekins 2015). Eine Moglichkeit der Reduktion von
Treibhausgasemissionen (die zu 76 % aus CO: bestehen) ist die biokatalytische CO»-
Fixierung mit acetogenen Bakterien. Dieser Prozess wird Gasfermentation genannt.

Wissenschaftler aus aller Welt forschen an der Charakterisierung der biochemischen
Eigenschaften acetogener Bakterien und an Mdéglichkeiten nicht natirliche Produkte mit
diesen Mikroorganismen produzieren zu kénnen (Ramachandriya et al. 2016; Schiel-
Bengelsdorf und Dirre 2012; Kopke et al. 2010; Abubackar et al. 2016). Die meisten
Forschungsarbeiten werden im Labormalstab in sogenannten Anaerobflaschen (Ollivier
et al. 1985; Suresh et al. 2009; Fernandez-Naveira et al. 2016b) oder zur vollstandigen
Prozesskontrolle in ideal durchmischten Rihrkesselreaktoren durchgefiihrt (Mayer und
Weuster-Botz 2017; Kundiyana et al. 2011a; Phillips et al. 1993). Gasfermentations-
prozesse im grof3technischen Malistab kénnen aber nicht bei ideal durchmischten
Bedingungen, wie es Laborrihrkesselreaktoren simulieren, erfolgen, weil es nicht
wirtschaftlich ware. Die industrielle Herstellung der niedrigpreisigen Produkte, wie Ethanol,
Uber Gasfermentation erfolgt aus Kostengriinden in sehr einfachen und preisgunstigen
Bioreaktoren wie Blasensdulenreaktoren (Daniell et al. 2012). Die Ubertragbarkeit von
Gasfermentationsprozessen aus Rihrkesselreaktoren im Labormalstab in Blasensaulen-
reaktoren ist nicht einfach und haufig fehlerbehaftet (Bengelsdorf et al. 2018).

Das erste Ziel dieser Arbeit war es daher, einen vollstandig kontrollierbaren
Mehrzweckbioreaktor zu gestalten, der die Moglichkeit fir Untersuchungen zur
Gasfermentation in vier verschiedenen Bioreaktortypen gleicher Dimension bietet. Neben
dem Betrieb als klassischer Ruhrkesselreaktor sollte auch ein Betrieb als Blasensdulen-
reaktor, als Festbettbiofilmreaktor und als Rieselbettbiofilmreaktor ermoglicht werden.

Ein Kleinlaborfermenter mit einem Volumen von 3,7 L, der standardmaRig als Rihrkessel-
reaktor betrieben wird, wurde nicht invasiv und reversibel, primar durch den Einsatz in-situ
sterilisierbarer Einbauten aus Edelstahl als Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
(engl. gas-lift bioreactor) mit einem Arbeitsvolumen von 2,5 L gestaltet. In etwa 63 % des
Arbeitsvolumens wurden kontinuierlich begast, wahrend die restlichen 37 % Uber den
unbegasten inneren Umlauf zirkulierten.

Fir die Anwendung des Mehrzweckbioreaktors als Festbettbiofilmreaktor (engl. packed-
bed bioreactor) wurden 300 g eines Tragermaterials in den begasten Bereich des
Blasensaulenreaktors erganzt.

Beim abiotischen Betrieb des Rieselbettbiofilmreaktors konnte die vollstdndige Benetzung
des Tragermaterials bei Zulaufraten von 1,0 mL min™ bis 10,3 mL min™" und Umdrehungs-
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geschwindigkeiten des Flussigkeitsverteilers von 16-18 U min~' gezeigt werden. Damit war
es moglich, den Rieselbettbiofilmreaktor flr Untersuchungen zur autotrophen Umsetzung
von Synthesegasen mit acetogenen Bakterien zu verwenden.

Eine zusammenfassende Darstellung der vier Bioreaktortypen des Mehrzweckbioreaktors
— mit einem Acrylglasrohr als Reaktorwand zur Visualisierung — ist in Abbildung 9.1
dargestellt.

Rihrkesselreaktor

g

Blasensaulenreaktor

Festbettbiofimreaktor  Rieselbetthiofilmreaktor

Abbildung 9.1: Mehrzweckbioreaktor zum unabhangigen Betrieb von vier Bioreaktortypen im
Labormalistab bei vergleichbaren Dimensionen. Das Acrylglasrohr dient als Reaktorwand zur
Visualisierung (eine detaillierte Beschreibung aller Reaktorkomponenten ist in Abschnitt 4.1 mit
Abbildung 4.2 zu finden).

Im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf wurden mittlere anzahlbasierte Blasendurch-
messer von 223-533 pm gemessen. Es konnten bis zu 2.625-fach geringere volumetrische
Leistungseintrage im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (bis zu 23 W m?) im
Vergleich zum Ruhrkesselreaktor (bis zu 14 kW m3) abgeschatzt werden. Der volume-
trische Gas-Fliissig-Stofftransportkoeffizient wurde mit Maximalwerten von 154 h™ fir CO
und 122 h™" fir H, im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf sowie 193 h' fiir CO und
153 h™' fir Hz im Festbettbiofilmreaktor mit innerem Umlauf quantifiziert. Die Abschatzung
des volumetrischen Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (k.a) im Rieselbettbiofilm-
reaktor zeigte Maximalwerte von 1.025h™' fir H.. Dies entspricht einem 8,4-
beziehungsweise 6,7-fachen Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizienten (k.a) im Vergleich zu
den Maximalwerten im Blasensaulenreaktor respektive Festbettbiofilmreaktor mit innerem
Umlauf. In Abhangigkeit des Eingangsgasvolumenstroms wurden Mischzeiten flr eine
Mischgute von 90 % von 385 s bis 49 s im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf und
177 s bis 42 s im Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf quantifiziert. Dies entspricht
bis zu 77-fach langeren Mischzeiten im Vergleich zum RuUhrkesselreaktor bei
1.500 U min'. Der maximale Gasgehalt im Blasensaulenreaktor beziehungsweise
Festbettbiofiimreaktor wurde mit 1,1-1,2 % bestimmt. Die mittlere hydraulische Verweilzeit
im Festbett des Rieselbettbiofiimreaktors variierte in Abhangigkeit der Zulaufrate (1-
10 mL min™') von 15 min bis 3 h bei mittleren Flissigkeitsstromungsgeschwindigkeiten
durch das Festbett des Rieselbettbiofilmreaktors von 1-12:10°m s™.

Die Wechselwirkungen zwischen Bioreaktortyp und der biokatalytischen Prozessleist-
ungen suspendierter acetogener Bakterien ist nur tber den Vergleich von Bioreaktoren
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vergleichbarer Dimension mit denselben Zellen bei identischen Reaktionsbedingungen
(Medienzusammensetzung, Temperatur, pH, Synthesegaszusammensetzung, Prozess-
fihrung) quantifizierbar (Groher und Weuster-Botz 2016a).

Das zweite Ziel dieser Arbeit war es daher, die autotrophe Umsetzung von Synthesegasen
in den Suspensionsreaktoren Rihrkesselreaktor und Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf bei identischen Reaktionsbedingungen mit den acetogenen Mikroorganismen
Clostridium aceticum und Clostridium carboxidivorans zu untersuchen. C. aceticum ist mit
Acetat als Primarstoffwechselprodukt und mit seiner Fahigkeit, sowohl CO als auch CO;
als Kohlenstoffquelle zu nutzen, ein reprasentatives acetogenes Bakterium fir die
konventionelle Gasfermentation. C. carboxidivorans ist im Gegensatz dazu ein
klassisches Clostridium, das Uber eine pH-induzierte solventogene Produktionsphase
Alkohole nach vorangegangener Saurebildung (acidogene Phase) synthetisieren kann.

Autotrophe Satzprozesse im Rihrkesselreaktor mit hohem Leistungseintrag (P/V = 10,5-
14,0 kKW m?) und im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (P/V =4-9 W m3) mit
C. aceticum respektive C. carboxidivorans zeigten deutliche Unterschiede in den maxi-
malen Biotrockenmassekonzentrationen sowie den finalen Produktkonzentrationen. Ein
grafischer Vergleich der physikalischen Eigenschaften der Bioreaktoren bei den
untersuchten Reaktionsbedingungen sowie von ZustandsgréRen der Bioprozesse ist flr
die Suspensionsreaktoren Rihrkesselreaktor (STR) sowie Blasensaulenreaktor (GLR) mit
innerem Umlauf fir beide acetogenen Bakterien in Abbildung 9.2 dargestellt.

Clostridium aceticum Clostridium carboxidivorans
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Abbildung 9.2: Vergleich der Prozessleistung acetogener Bakterien in unterschiedlichen Suspen-
sionsreaktoren bei identischen Reaktionsbedingungen: Relativer Vergleich der Dauer der expo-
nentiellen Wachstumsphase (texp), der maximalen Biotrockenmassekonzentration (BTMmax), der
Konzentrationen der Cz-Produkte nach drei (3 d) oder vier Tagen (4 d), des volumetrischen
Leistungseintrages (P/V), des volumetrischen Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizienten (k.a) der
Substrate CO oder H2 sowie der Mischgeschwindigkeit als reziproker Wert der Mischzeit fur eine
Mischglite von 90 % (Be0'!) fiir autotrophe Satzprozesse mit C. aceticum (30 °C; pH 8; 1 bar;
Gein =10 L L' h-', CO2:H2:N2 3:12:10) sowie mit Clostridium carboxidivorans (37 °C; pHo 6; 1 bar;
Gen=5L L"h'; CO:CO24:1) ohne pH-Kontrolle im Rihrkesselreaktor (STR; VrR=2,0L) und
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf (GLR; Vr=2,5L). Die Daten sind relativ auf die
Maximalwerte der jeweiligen Bedingung bezogen (normierte Darstellung).
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Die Untersuchungen mit C. aceticum und CO als Substrat zeigten eine 7,5-fach hdhere
Acetatkonzentration im Rulhrkesselreaktor nach drei Tagen Satzbetrieb, vermutlich
aufgrund einer friihzeitigen Gas-Flissig-Stofftransportlimitierung im Blasensaulenreaktor
mit innerem Umlauf sowie einer CO-Substratiiberschussinhibierung bei einem CO-
Partialdruck gréRer 5 mbar. Erhohte maximale Gas-Flussig-Stofftransportraten im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf mit CO2:H; als Substrat zeigten nur noch eine
2,3-fach héhere Acetatkonzentration nach drei Tagen Satzprozess im Rihrkesselreaktor
im Vergleich zum Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf.

Bei dem Vergleich von Untersuchungen mit C. carboxidivorans in den Suspensionsreak-
toren Ruhrkesselreaktor sowie Blasensaulenreaktor mitinnerem Umlauf wurde eine lokale
CO-Gas-Flussig-Stofftransportlimitierung im unbegasten Bereich des Blasensaulenreakt-
ors mit innerem Umlauf gezeigt. Diese konnte hdéhere Ethanol-, aber geringere 1-
Butanolkonzentrationen im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf im Vergleich zum
Rihrkesselreaktor erklaren. Im RuUhrkesselreaktor wurden 87 % mehr Cs-Produkte
gebildet, wahrend im Blasensaulenreaktor 35 % mehr C,-Produkte gebildet wurden.
Trotzdem wurden, im Gegensatz zu den Satzprozessen mit C. aceticum, in den Satz-
prozessen mit C. carboxidivorans vergleichbare Stoffmengen Kohlenstoff (~109 mmolc)
fixiert.

Damit wurden erstmalig Studien bei identischen autotrophen Reaktionsbedingungen in
einem Ruihrkesselreaktor und einem Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf mit zwei
unterschiedlichen acetogenen Bakterien im Labormalfistab verglichen. Die Untersuch-
ungen zeigten, dass der Einfluss des Bioreaktors auf die biokatalytische Prozessleistung
acetogener Bakterien nicht pauschal erklart werden kann. Bei Satzprozessen mit
C. aceticum schien eine vermutete Gas-Fllussig-Stofftransportlimitierung die Prozess-
leistung des acetogenen Bakteriums zu dirigieren, wahrend bei Satzprozessen mit
C. carboxidivorans der pH entscheidend zu sein schien. Somit sind Untersuchungen bei
vergleichbaren Reaktionsbedingungen in unterschiedlichen Bioreaktoren sehr wichtig.

Eine weitere Mdglichkeit zur kostenglinstigen industriellen biokatalytischen Umsetzung
von Synthesegasen bieten Biofilmreaktoren. Um die Raum-Zeit-Ausbeuten von
Gasfermentationsprozessen zu erhéhen, kann die Flussigphase kontinuierlich erneuert
werden. In ihr sind Nahrstoffe geldst, die zusatzlich zum gasférmigen Substrat fur den
Stoffwechsel acetogener Bakterien notwendig sind. Aufgrund geringer Wachstumsraten
der acetogenen Bakterien ist eine Verweilzeitentkopplung der acetogenen Bakterien von
der Flussigphase im kontinuierlichen Betrieb sinnvoll (Kantzow et al. 2015; Bredwell et al.
1999).

Das dritte Ziel dieser Arbeit war es daher, die autotrophe Umsetzung von Synthesegasen
in den Biofilmreaktoren Festbettbiofilmreaktor und Rieselbettbiofiimreaktor mit
C. aceticum und C. carboxidivorans zu untersuchen.

Die Anwesenheit von vier unterschiedlichen Tragermaterialien fur die Anwendung in den
Biofilmreaktoren zeigte bei Untersuchungen in Anaerobflaschen unter autotrophen
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Bedingungen keine Anderung des Wachstums- und des Produktionsverhaltens von
C. aceticum beziehungsweise C. carboxidivorans. Aufgrund der vollstandigen Adsorption
von C. carboxidivorans auf dem einem Tragermaterial aus makroporésem Kalk-Natron-
Glas (Sera Siporax™) in den Anaerobflaschen wurde dieses als Standardtragermaterial
festgelegt.

Untersuchungen zur autotrophen Umsetzung eines CO-haltigen beziehungsweise eines
CO2:Hz-haltigen Gasgemisches mit C. aceticum im Festbettbiofiimreaktor im Satzbetrieb
zeigten die Primaradsorption von C. aceticum im Tragermaterial und vergleichbare
Acetatbildungsraten (racetat) Wie im Blasensaulenreaktor. Im Festbettbiofilmreaktor wurden
zum Beispiel mit CO2H, als Substrat lineare Acetatbildungsraten von
1,2 mmol L' h"" £ 0,3 mmol L' h"" im Vergleich zu 1,3 mmol L' h™" £ 0,1 mmol L' h”" im
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf erreicht. Aus diesem Grund wird vermutet, dass
der Gas-Flussig-Stofftransport mit immobilisierten C. aceticum-Zellen und nicht der
Stofftransport Fllussig-Biofilm oder innerhalb des Biofilms limitierend war. Die maximale
Acetatbildungsrate im Rihrkesselreaktor war mit 4,7 mmol L' h™' aufgrund groRerer
Stofftransportraten um ~267 % hoher als im Blasensaulen- beziehungsweise Festbett-
biofilmreaktor. Abbildung 9.3 zeigt die Acetatbildungsraten der Untersuchungen mit
C. aceticum und CO.:H: als Substrat im Festbettbiofilmreaktor im Satzbetrieb im Vergleich
zu den Suspensionsreaktoren.

Die kontinuierliche Prozessflihrung im Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf erhéhte
die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute (RZAacetast) bei Untersuchungen mit C. aceticum mit
COgz:H- als Substrat in Bezug auf das Festbettvolumen im Vergleich zu den Satzprozessen
um 48 % auf 4,1 mmol L' h'+£0,6 mmol L' h”'. Der maximale Hy-Gas-Fliissig-
Stofftransport wurde durch die Erhéhung des H»-Eingangspartialdrucks um den Faktor 1,7
erhoht. Dies erhdhte die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute analog um das 1,7-fache
(8,2 mmol L' h).

Untersuchungen zur autotrophen Umsetzung von Synthesegas mit C. aceticum im
Rieselbettbiofilmreaktor im Gegenstrom zeigte deutlich héhere Ho-Aufnahmeraten (bis zu
56,3 mmol L' h™') und Ho-Umsétze (bis zu 96 %) im Vergleich zum Festbettbiofilmreaktor.
Durch den verbesserten Gas-Flissig-Stofftransport im Rieselbettbiofilmreaktor konnte
auch die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute bei vergleichbaren Reaktionsbedingungen auf
Spitzenwerte von 11,4 mmol L' h™' + 0,9 mmol L' h™' erhoht werden.

Eine grafische Darstellung in Abbildung 9.3 zeigt die Actetat-Raum-Zeit-Ausbeuten ausge-
wahlter Untersuchungen mit C. aceticum und CO.:H: als Substrat in Biofilmreaktoren bei
kontinuierlichem Betrieb.

Nach bis zu 69 Tagen Betrieb des Festbettbiofilm- beziehungsweise des Rieselbettbiofilm-
reaktors mit C. aceticum konnte die Aggregation und Biofilmbildung von C. aceticum an
der Oberflache des Tragermaterials qualitativ beobachtet werden. Eine Aufnahme bei
4.500-facher VergroRerung im Rasterelektronenmikroskop in Abbildung 9.3 zeigt
aggregierte C. aceticum-Zellen in einer Matrix. Es wird vermutet, dass die Matrix aus
extrazellularen polymeren Substanzen besteht, welche durch die Biofilmbildung von
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C. aceticum produziert wurden. Es konnten innerhalb von 21 Tagen 2,4 g und innerhalb
von 69 Tagen 8,6 g Biotrockenmasse auf 300 g Tragermaterial immobilisiert werden. Der
Anstieg der Biotrockenmasse Uber die Dauer des Betriebs lasst vermuten, dass

immobilisierte C. aceticum-Zellen dauerhaft im Tragermaterial wachsen und einen
dickeren Biofilm aufbauen.

A Biofilmbildung
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Abbildung 9.3:

A, Biofilmbildung von Clostridium aceticum (links) sowie Clostridium carboxidivorans (rechts) als
Aufnahme im Rasterelektronenmikroskop bei 4.500-facher Vergré3erung;

B, Vergleich von Untersuchungen mit C. aceticum in unterschiedlichen Bioreaktoren bei 30 °C,
pH 8, 1 bar, Gein=10LL"h", pHyein =480 mbar und pcosein = 120 mbar (wenn nicht anders
angegeben). N2 wurde als Inertgas verwendet. B1, Satzbetrieb; B2, kontinuierlicher Betrieb. Die mit
einem Stern (*) markierten Untersuchungen wurden in Triplikaten durchgefiihrt (vergleiche
Abbildung A.24 bis Abbildung A.26 im Anhang). Abklrzungen: Gein, Eingangsgasvolumenstrom;
PH2.ein, H2-Eingangspartialdruck, pcogein = CO2-Eingangspartialdruck; D, Durchflussrate; L, Zulauf-

rate; racetat, Acetatbildungsrate im Satzbetrieb; RZAacetat, Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute im konti-
nuierlichen Betrieb.

Untersuchungen mit C. carboxidivorans im Festbettbiofilmreaktor zeigten im Satzbetrieb
— im Kontrast zu den Untersuchungen mit C. aceticum — Unterschiede in den zeitlichen
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Konzentrationsverlaufen im Vergleich zum Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf. So
konnten nach vier Tagen im Festbettbiofilmreaktor nur 84 % der Stoffmenge Kohlenstoff
(hauptsachlich in Form von Acetat) fixiert werden, die im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf bei identischen Reaktionsbedingungen fixiert wurde. Aus diesem Grund wird
vermutet, dass der FlUssig-Fest-Stofftransportwiderstand oder der Stofftransportwider-
stand innerhalb des Biofilms gréfier war als der Gas-Flissig-Stofftransportwiderstand.

Der kontinuierliche Betrieb im Festbettbiofiimreaktor zeigte die Fixierung von bis zu
13,7 mmolc L' h™'.  Eine Erhohung der kontinuierlichen Kohlenstofffixierung im
Rieselbettbiofilmreaktor bei unterschiedlichen Betriebsbedingungen war nicht méglich. Im
Festbettbiofilmreaktor konnte somit die bis zu 1,9-fache Stoffmenge Kohlenstoff im
Vergleich zum kontinuierlich betriebenen Rieselbettbiofiimreaktor fixiert werden. Dies
bekraftigte die Hypothese, dass der Flissig-Fest-Stofftransportwiderstand oder der
Stofftransportwiderstand innerhalb des Biofilms flr die autotrophe Umsetzung von CO
limitierend war.

Nach mehr als 28 Tagen Betrieb des Festbettbiofilm- beziehungsweise des Rieselbettbio-
filmreaktors mit C. carboxidivorans konnten mehr als 4,1 g Biotrockenmasse auf 300 g
Tragermaterial immobilisiert und die Biofilmbildung durch die Produktion einer Matrix aus
extrazelluldaren polymeren Substanzen von C. carboxidivorans beobachtet werden.
Abbildung 9.3 zeigt eine Aufnahme des Biofilms von C. carboxidivorans im Rasterelektr-
onenmikroskop bei 4.500-facher Vergrélerung, in der die Stabchenform von C. carboxi-
divorans und seine Aggregation in einer Matrix qualitativ beobachtet wurde.

Der Betrieb des Festbettbiofilmreaktors mit C. aceticum oder C. carboxidivorans fur die
biokatalytische Umsetzung von Synthesegasen mit den acetogenen Bakterien zeigte
Anderungen in der Prozessleistung mit immobilisierten C. carboxidivorans aber nicht mit
immobilisierten C. aceticum im Vergleich zur Prozessleistung im Blasensaulenreaktor mit
suspendierten acetogenen Bakterien. Durch den kontinuierlichen Betrieb mit
Verweilzeitentkopplung konnte die Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute mit C. aceticum im
Rieselbettbiofilmreaktor deutlich gesteigert werden wahrend mit C. carboxidivorans bei
den untersuchten Bedingungen im Festbettbiofiimreaktor die hdéchste Stoffmenge
Kohlenstoff fixiert wurde. Die Untersuchungen mit C. aceticum und C. carboxidivorans in
den Biofilmreaktoren zeigten somit — wie jene in den Suspensionsreaktoren —
unterschiedliche Auswirkungen der physikalischen Eigenschaften der Bioreaktoren auf die
Prozessleistung dieser acetogenen Bakterien und unterstreicht aufs Neue die Wichtigkeit,
die Prozessleistung acetogener Bakterien in unterschiedlichen Bioreaktoren bei
vergleichbaren Reaktionsbedingungen zu untersuchen, da eine pauschale Bewertung der
Bioreaktoren nicht mdglich ist.

Ausblick
Der Mehrzweckbioreaktor bietet eine Vielzahl weiterer Méglichkeiten fir Untersuchungen
zur Gasfermentation im Labormafstab:

Der Einfluss der physikalischen Eigenschaften des Rihrkesselreaktors, des Blasen-
saulenreaktors, des Festbettbiofilmreaktors sowie des Rieselbettbiofilmreaktors auf die
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Prozessleistung weiterer acetogener Bakterien, wie zum Beispiel Clostridium ljungdahlii,
Clostridium ragsdalei, Clostridium autoethanogenum, Acetobacterium woodii oder Sporo-
musa ovata, konnte in weiteren Untersuchungen analysiert werden.

Untersuchungen bei erhdhtem Gesamtdruck und gleichbleibendem H»-Partialdruck im
kontinuierlich betriebenen Festbettbiofilmreaktor mit C. aceticum zeigten geringe Acetat-
Raum-Zeit-Ausbeuten im Vergleich zu den Untersuchungen bei Atmospharendruck. Ein
moglicher Einfluss des Gesamtdrucks auf die Stoffwechselleistung von C. aceticum
kénnte durch die Variation des Gesamtdrucks bei gleichbleibendem H>- und CO-
Eingangspartialdriicken im ideal durchmischten Rihrkesselreaktor aufgeklart werden.

Weiterhin kdnnte die Acetatbildung mit C. aceticum im Blasensaulenreaktor mit innerem
Umlauf durch eine sukzessive Erhéhung des CO-Partialdrucks wahrend eines
Satzprozesses, um eine anfangliche Substratiberschussinhibierung zu vermeiden und
den CO-Gas-Flissig-Stofftransport zu erhéhen, gesteigert werden.

Da die Untersuchungen mit C. carboxidivorans in den Biofilmreaktoren vermutlich Fllssig-
Biofilm-Stofftranssportlimitierungen oder Stofftranssportlimitierungen im Biofilm zeigten,
kénnten weitere Tragermaterialien fir die Immobilisierung von C. carboxidivorans im
Festbettbiofilmreaktor Uberprift werden. Dadurch kénnte womdglich der Stofftransport
verbessert werden.

Eine Serienschaltung von Bioreaktoren zur Steigerung der Prozessleistung der
untersuchten acetogenen Bakterien wird aulierdem als sinnvoll erachtet. Eine Méglichkeit
ware ein zweistufiger Prozess, in dessen erster Stufe mit C. aceticum zum Beispiel im
Rieselbettbiofilmreaktor Acetat produziert und dieses in der zweiten Stufe bei einem
pH < 5 mit C. carboxidivorans im Festbettbiofilmreaktor zu Alkoholen umgesetzt werden
konnte.

Aulerdem soll darauf hingewiesen werden, dass der Vergleich der physikalischen
Eigenschaften der Bioreaktoren und der Prozessleistung acetogener Bakterien im Mehr-
zweckbioreaktor im Labormafstab mit jenen im groRtechnischen Mafstab verglichen
werden sollten, um eine Aussage uber die MalRstabslibertragung machen zu kénnen.

Somit kann mit dem in dieser Arbeit gestalteten Mehrzweckbioreaktor eine Vielzahl
weiterer Untersuchungen durchgefihrt werden.
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Abkiirzungsverzeichnis

A

@ m

AD
ADP
AF
ATP

b
BMBF
BTM

c

C.

CA
CA-Medium
CAD

cC
CC-Medium
CoA

CoFeS-P
CSTR

DNS
DSM
DSMZ
o
EPS

Fed
G
GLR

[H]
HPLC
HS-CoA
ID

IFM
KLF

Bezeichnung

AuRendurchmesser in cm (Zentimeter)
Adenosindiphosphat

Anaerobflaschen

Adenosintriphosphat

Satzbetrieb (engl. batch)

Bundesministerium fiir Bildung und Forschung
Biotrockenmassekonzentration in g L™’

kontinuierlicher Betrieb (engl. continuous)
Clostridium
Clostridium aceticum’

Prozessmedium fir Clostridium aceticum

Rechnerunterstiitzte graphische Zeichnung
(engl. computer aided design)

Clostridium carboxidivorans P77
Prozessmedium flr Clostridium carboxidivorans

Coenzym A (gebunden)
Corrinoid-Eisen-Schwefel-Protein-Komplex
Idealer Ruhrkessel

(engl. continuous stirred-tank bioreactor)
Desoxyribonukleinsaure

Deutsche Sammlung von Mikroorganismen
Deutsche Sammlung von Mikroorganismen und Zellkulturen
Elektron

extrazellulare polymere Substanzen

(engl. extracellular polymeric substances)
Ferredoxin

Gasstrom (engl. gas flow)
Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf
(engl. gas-lift bioreactor)

Hohe in cm

Reduktionsaquivalent

Proton
Hochleistungsflissigkeitschromatographie
(engl. high pressure liquid chromatography)
Coenzym A

Innendurchmesser in cm (Zentimeter)
Impulsfrequenzmodulation
Kleinlaborfermenter

Flissigkeitsstrom (engl. liquid flow)
Lochdurchmesser in cm (Zentimeter)
Megabasenpaare (engl. mega base pairs)
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=z

N<C

MES
MFC
MFM
MFP
MTR
n.b.
Pi
PBR

PFR
pH
PKs
PPG
PTFE
REM
RI

SP
STR
TBR
THF
TUM
U
VE-Wasser
Z
p-GC

2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure
Massendurchflussregler (engl. mass flow controller)
Massendurchflussmesser (engl. mass flow meter)
mittlere Porengréfle (engl. mean flow pore size)
Gas-Flissig-Stofftransportrate (engl. mass transfer rate)
Nicht bestimmt

Monophosphat

Festbettreaktor mit innerem Umlauf

(engl. packed-bed biofilm reactor)

Ideales Stromungsrohr (engl. plug flow reactor)

lat. potentia hydrogenii

Saurekonstante

Polypropylenglycol

Polytetrafluorethylen

Rasterelektronenmikroskop

Brechungsindex (engl. refractive index)
Satzprozess

Rihrkesselreaktor (engl. stirred-tank bioreactor)
Rieselbettbiofilmreaktor (engl. trickle-bed biofilm reactor)
Tetrahydrofolat

Technische Universitat Minchen

Umdrehungen

Vollentsalztes Wasser

Zahl

Mikro-Gaschromatograph
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mm

CaT
COTR

Cz

Einheit

m2
m? m-3

gL’
mol L' h!
gL’

h—1
m? s
um
um
m? s

g L™ ODgpo
m s2

L h

J mol”’!

m

mol L' h'!
mol L™

mol m2 s
m s

m s

mol L' bar’
mol L

Bezeichnung

Nummer des Teilexperiments wahrend einer
Langzeitstudie

Flache

Volumenbezogene Phasengrenzflache
Numerische Lésung des Absorptionsspektrums
Aulendurchmesser

Absorption bei einer Wellenlange von Z nm

Konstanter Faktor
Bodensteinzahl
Konzentration

Reaktorspezifischer konstanter Faktor

Konzentration an der Gas-Fllssig-Phasengrenzflache
Konzentration, die mit der Kernstrémung

der Flussigphase im Gleichgewicht steht
Konzentration, die mit der Kernstrémung der Gasphase
im Gleichgewicht steht

Konzentrationsvektor unmittelbar nach dem Festbett
fur alle Zeitpunkte t

Kohlenstoffmonoxidtransferrate

(engl. carbon monoxide transfer rate)

Gemessener Konzentrationsvektor in der Flusszelle
fur alle Zeitpunkte t

Durchflussrate (engl. dilution rate)

Axialer Dispersionskoeffizient
Blasendurchmesser
Maximaler Blasendurchmesser von Z % aller Blasen

Binarer Diffusionskoeffizient der Komponente i
im Losungsmittel
Diffusionsmatrix

Verweilzeitdichtefunktion

Verweilzeitsummenfunktion

Konversionsfaktor

Stammspezifischer ODgoo-BTM Korrelationsfaktor des MO

Erdbeschleunigung
Gasvolumenstrom
Freie Standardenthalpie

Hohe
Wasserstofftransferrate (engl. hydrogen transfer rate)

lonenstarke
Stoffstromdichte

Konstanter Faktor
Gasseitiger Gas-Flissig-Stofftransportkoeffizient

Gesamt-Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient der
Flissigphase
Henry-Konstante

Inhibierungskonstante des Inhibitors |
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ke m s’ Flissigkeitsseitiger Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient
kLaij s Kombinierter Gas-FlUssig-Stofftransportkoeffizient des
schwerldslichen Gases i im Lésungsmittel j
KL m s’ Gesamt-Gas-Flussig-Stofftransportkoeffizient der
Gasphase
Ks mol L™ Affinitdtskonstante des limitierenden Substrats S
L L mL min™’ Flussigkeitsstrom
L m Lange
M m g Masse
M g mol Molare Masse
M g mol’ Mittlere molare Masse
Mi - Mischglte
N n - Gesamtanzahl
n mol s Diffusive Stofftransferrate
N Mol Stoffmenge des Stoffes i
N U min-! Ruhrerdrehzahl
Ne - Newton-Zahl
O ODeoo - Optische Dichte bei 600 nm
P p bar Partialdruck
p bar Mittlerer Partialdruck
P bar Gesamtdruck
PV W m3 Volumetrischer Leistungseintrag
Q q mol g h! Zellspezifische Reaktionsgeschwindigkeit
Rr mol L' h" Volumetrische Reaktionsgeschwindigkeit
R J K"mol’ Ideale Gaskonstante
r* mol L' h" Raum-Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang
RZA mol L' h" Raum-Zeit-Ausbeute
S span - Breite der BlasengroéRenverteilung
spany Anzahlbasierte Breite der BlasengréfRenverteilung
T t S Zeit
t s Mittlere hydraulische Verweilzeit
T °C oder K Temperatur
Twm - Transformationsmatrix
Uu ms’ Geschwindigkeit
a ms’ Mittlere Geschwindigkeit
u ms" Konvektives Geschwindigkeitsfeld
Us m s Blasenaufstiegsgeschwindigkeit
UF m s’ Geschwindigkeit des zurlickschlagenden Flissigfilms
Ug m s’ Gasleerrohrgeschwindigkeit
vV V L Volumen
\Vi L h Volumenstrom
Ve L Bezugsvolumen
Vi cm? mol” Molales Volumen des gelosten Gases i am Siedepunkt
bei 1 atm
Vr L Arbeitsvolumen

Vzk L Zwischenkornvolumen
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X x - Anteil
Y vy - Molanteil

Y - Ausbeutekoeffizient
Z z - Ortskoordinate

Z; mol L' h" Konstanter Faktor

Zo mol L™’ Konstanter Faktor
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Griechische Buchstaben

Einheit Bezeichnung
a - Exponent
B - Exponent
0 m Schichtdicke
At ] Verzogerungsterm
€ mol L' h" Extinktionskoeffizient
Nj kgm™ s’ Dynamische Viskositét
Bwmi s Mischzeit fir eine Mischgtite
] - Dimensionslose Zeit
H h-" Wachstumsrate
o kg m3 Dichte
p kg m™ Mittlere Dichte
o N m’ Oberflachenspannung
T s Mittlere hydraulische Verweilzeit
¢ - Gasgehalt
¢j - Assoziationsparameter des Lésungsmittels j
X - Umsatz
® - Sensitivitatsfaktor
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Indizes

A

moo

r X«

Acetat
An
Abgas
aT
aus

Bf
BF
carb

ein
exp
fF

FB
Film

LR
Marker
max
MFM
MGK
min
Myo

n

o)

zu Beginn

Flache

Acetat

Ansprech-

Abgas

abiotisches Tragermaterial
Ausgangsstrom

Benetzung

Gasblasen (engl. bubble)
Biofilm

Begasungsflache
carbonyliert

Abstrom (engl. downcomer)
Expansion

Eingangsstrom
exponentiell

Fir das Festbett

Festbett

Flissigkeitshohe Uber Begasungsorgan
Flussigfilm

Festbettmaterial
Flissigkeitsreservoir
begast
Gas/Gasvolumenstrom (engl. gas flow)
Gleichgewicht/Fliegleichgewicht
(Gas)komponente
Inhibitor/Inhibierungs-
linear

logarithmisch
Losungsmittel

Kopfraum
Flissigkeit/Flussigkeitsstrom (engl. liquid flow)
Leitrohr

Markersubstanz

maximal
Massendurchflussmesser
Mischgaskoeffizient
minimal

Myoglobin

anzahlbasiert

Offnungen

optimal

oxidiert

Puls

Produkt

Poren

Probe

Aufstrom (engl. riser)
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R Reaktor
red reduziert
Ra Rahrer

S s Saure
S Substrat
Sauter Sauter
SMF Sintermetallfritte
Suspension Suspension

T t gesamt (engl. total)
T Tragheit
TR Totraum
ug unbegast

X X Biomasse

4 z Zirkulation
Z Zahl
ZK Zwischenkorn-
n Schubspannung
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Anhang

A.1  Bioreaktorperipherie

Abbildung A.1: Darstellung des Mehrzweckbioreaktors und seiner Komponenten (KLF 3,7 L,
Bioengineering AG, Wald, Schweiz): 1, Birstenloser Gleichstrommotor (Artikel 54041; 24 VDC;
13 A; 250 W); 2, Bodenablass-, Ernte- oder Probenahmeventil; 3, vier Durchfiihrungen vom
Reaktorboden mit 12 mm Durchmesser (Gewinde: M20x1,5), 4, vier Seitenstutzen mit 25 mm
Durchmesser (Gewinde Verschluss: ,Ingoldstutzen® G 5/4"; Gewinde Sonden: PG13,5);
5, Verbindung am Beispiel einer pH-Sonde; 6 Relativ-Drucktransmitter (Silicium-Halbleiter);
7, Rickflusskiihler; 8, stetiges, pneumatisches Regelventil; 9, Uberdrucksicherheitsventil;
10, 14 Durchfihrungen am Reaktordeckel mit einem Durchmesser von 12 mm.



Anhang

234

oy buussuibusolg
oy Bulssuibusolg
oYV bBunssuibusolg

"A'g Y99 1 -yBiH 1s1oyyjuoig

oy bBulesuibusolg
oV bBunssuibusolg
oy bBulssuibusolg
oV bBunssuibusolg
HAWo 03p|o ] -I8BIN

"A'g Yo 1-ybiH 1sioyyuoig
"A'g Yo 1-yBiH 1sioyyuoig

oy bBulssuibusolg
oy bBunssuibusolg

oy bBulssuibusolg

oV bBunssuibusolg
oy bBulssuibusolg
oy bBunssuibusolg
salbojouyda | jua|Iby

7'9881G 1)Ly

wuw g0l :ebue ‘ZL NA ‘00L3d ‘L'86¥LZ [9AIMY
Z’/ UoIsia/ ‘qeegydsolg

8C € UOISIBA 10|d MO|S

G/88Y 1INy

'V Bunp|iqgqy ayais Bunuyolaz ayosiuyoa) ‘uojysny :dA |
XOMS € ‘L M Xaduad

Bunjabanjoniqg Nw

(3doy) Jaqn nequig uny) 0013d/021/AN00LECIU
NA-€€-0d9DH-005-AD 104

3-¢-A9yY-0ML-9L L 1-4

7.2 ‘00024M

ww Qg :ebue

OVA

0¥Z- 00Z ‘M 008 ‘Ww 617} :96ue ‘ZLNQG ‘lyessiep3 ‘L'00SEZ 1oNIMY
yosnewnaud ‘|nuanjeboy

JBqJaISI|LIA)S ‘(JaI9|qIBH-WINIDIIS) JopIWSUBINONIQ-Alle[oY
Ui N 000°€ SI9 ‘M 0SZ ‘L 70PS [ONIMY
¥V 9||ege ayais usjuauodwoy ‘Do) OJoIN 061

[JUSAS)IBYIaYDIS-¥onIpiaq
Josuasinjesadwa |
Bunianajsiopjeay aiemyos
WdIN pun D4IN J8p alemjjos
snujjelsuwisiulIg
Jalyniusqisyog-ie|g-syoss
(waesuonesind) uadwndyone|yog
JBIYnssSNPHINyY

apuog-Hd

(D4IN) J8|BBISSN|IYOINPUBSSEIN
(I4IN) 1ossawssNYoINPUSSSEN
Jopjealjassayiyniioge]

gels|yny

gejszieH

Bunjabaiyoniqg

Bunssawoniq
JOJOWWOJISYDI9|S) Jolapualsing
JojesAjeuesebqy

19]|9)S19H

uoneyyizadg

ajuauodwoy

‘aliaydiiad JauIas pun siopjealoigyoemziysiy Sep usiusuodwoy |y ajjeqeL



Anhang 235

A

Blasensaulenreaktor
mit innerem Umlauf

B

Festbettbiofilmreaktor
mit innerem Umlauf

C

Rieselbettbiofilmreaktor
im Gegenstrom

[13]

Abbildung A.2: Darstellung des Reaktorquerschnitts der drei neuen Bioreaktoren als computer-
unterstitzte graphische Darstellung (CAD): A, Blasensdulenreaktor mit innerem Umlauf;
B, Festbettbiofiimreaktor mit innerem Umlauf, C, Rieselbettbiofilmreaktor im Gegenstrom:
1, Aufstrom (begaster Bereich); 2, Abstrom (unbegaster Bereich); 3, Temperatursensor;
4, Gaszufuhr; 5, ringférmige Sintermetallfritte; 6, Sechs-Blatt-Scheibenrihrer (Typ Rushton);
7, Kihistab; 8; Heizstab; 9, pH-Sonde; 10, Flussigkeitsverteiler; 11; zentraler Gasdurchlass;
12, Zulaufeinlass; 13, Ablauf.
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Abbildung A.3: Photographische und schematische Zusammenfassung der Betriebsweisen des
Mehrzweckbioreaktors: A, Satzbetrieb; B, kontinuierlicher Betrieb; C, kontinuierlicher Betrieb mit
erhohtem Gesamtdruck. Gasstrome sind mit Strichlinien, Flissigkeitsstrome mit Volllinien
dargestellt: 1, vier individuell auf CO, CO2, Hz und N: kalibrierte Massendurchflussregler;
2, Mehrzweckbioreaktor; 3, Ruckflusskuhler; 4, pneumatisches Druckregelventil;
5, Trocknungsmittel; 6 Sterilfilter; 7, Massendurchflussmesser; 8 Gaschromatograph; 9, Base,
10, Basenpumpe; 11, anaerobes, steriles Zulaufmedium mit flexiblem N2-Reservoir (11a) und
Magnetriihrer (11b); 12/13, Peristaltikpumpe fir den Zulauf (12)/Ablauf (13); 14, Ablauf; 15a, 5,0 L-
Flasche fur den kontinuierlichen Betrieb gegen erhéhten Gesamtdruck mit einer Druckpumpe (16a).



Anhang 237
6 17 8l
ey [V (6E] > Abgas
ﬂ m Abgasanalytik
i Trocknungsmittel
1] zutauf
T kontrollert 12| 7 *
PH eingestellt
geschittelt
2
b V-
Gas- gg 3] 3]
misch-< = =2 I g S——— | P
station | Ha -
Nz -
(4 6 [7 8]
------------- 4y L WRW HGC > Abgas
3 @ v]  abgasmalyik
Trocknungsmitts!
[z S 16b
1 zulaut = H—0O—— |
——— T, . g
,//2’50 mL-FJascha“l:’ reservor ¢ b
7 +Tiraionemtal N
%
'
|
!
’
o/
s [2]
G 0.
nu‘o
Gos §§’, . 13] 1)
1| Misch- < CR Ablauf
station | Hz -+
| N2 S R — T e
4 6 7 (8
-------------- gy WP H{pGC] > Abgas
s m Abgasanalytik
Trocknungsmittel
[12] ,~. [6b 5
[11|Zulauf -

7 iTiratiensmitel

L~ 7350 ml- Flasche™
16b

~
N

v
/ Fllissighelts- 1
reservolr

LA Ablaut
ﬂ/’ E T
1
1

16b /

e /

0
Gas-
|4 | miseh- < C

station | Ha

Fortsetzung Abbildung A.3: Kontinuierlicher Betrieb D, im Rieselbettbiofilmreaktor mit eingestelltem
pH des  Zulaufmediums; E, mit inline-pH-Kontrolle des  Zulaufmediums; F,im
Rieselbettbiofimreaktor mit Rezirkulation der Flissigphase und inline-pH-Kontrolle:
15b, Flussigkeitssammelgefal® (vergleiche Abbildung 4.5) mit pH-Kontrolle mit einem flexiblen N2-
Reservoir (15a) als Druckausgleich und einem Magnetrihrer inklusive Heizplatte (15b);
16b; Peristaltikpumpe fiir Zirkulationsstrom aus 15 in 2.
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A.2  Technische Zeichnungen
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Abbildung A.4: Technische Zeichnung des Sechs-Blatt-Scheibenrihrers: A, Ansicht von oben;
B, Ansicht von unten; C, Ansicht von vorne; D, dimetrische Ansicht. Dimensionen sind in Millimeter
angegeben.
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Abbildung A.5: Technische Zeichnung des konzentrischen Leitrohres: A, Ansicht von unten;

B, Ansicht von vorne; C, Ansicht von rechts; D, trimetrische Ansicht. Dimensionen sind in Millimeter
angegeben.
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Abbildung A.6: Technische Zeichnung der ringférmigen Sintermetallfritte: A, trimetrische Ansicht;
B, Ansicht von unten; C, Querschnitt; D, Detailansicht. Dimensionen sind in Millimeter angegeben.
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Abbildung A.7: Technische Zeichnung flr Adapter am Beispiel des Adapters fir das Einfihren der
pH-Sonde: A, Ansicht von vorne; B, Querschnitt; C, trimetrische Ansicht. Dimensionen sind in
Millimeter angegeben.
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Abbildung A.8: Technische Zeichnung des Verschlusses des Sammelreservoirs mit pH-Regelung:
A, Ansicht von oben; B, Querschnitt; C, Ansicht von unten; D, trimetrische Ansicht. Dimensionen
sind in Millimeter angegeben.
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A.3  Gerate, Materialien und Stammlosungen

A.3.1 Gerate

Tabelle A.2: Liste der verwendeten Geréte.

Gerit

Spezifikation

Hersteller

2D-photooptische Sonde

Anaerobwerkbank
Analysenwaage
Analysenwaage
Analysenwaage

CO-Melder

CO-Sensor

Digitaler Magnetrihrer
mit Heizung
Druckbestandige
Peristaltikpumpe
Einstrahlphotometer

Gasdichte Spritzen
Gefriertrockner

Heizpilz

Kleinlaborfermenter
Leitfahigkeitssonde

Leitfahigkeitssonde

Magnetrahrer
Manometer

Massendurchflussmesser
Massendurchflussregler
Micro-Gaschromatograph

Peristaltikpumpe
Peristaltikpumpe
Peristaltikpumpe
(gegen Druck)

pH-Meter (mobil)
pH-Sonde

SOPAT Sonde PA 02
MB-Labstar ECO;
1,5 Arbeitsplatze
Explorer E121245
(0,1 mg—-2109)
Explorer E1N213
(59—-32kg)

Scout Pro 4000 g
GMA36 Pro mit EC
Sensor MK174-7 CO
(0-300ppm)
ToxiRAE 3 CO 2000
D-6010

Masterflex, L/S Digital
Miniflex Pump, Model:
07525-20

Spectronic Genesys 10S

UV-Vis
1701N, 10 yL
Alpha 1-2 Ldplus

WiseTherm heating
mantle WHM 12015
KLF 2000; 3,7 L
LF413T

LF 313T IDS

Variomag Monotherm
Handmanometer

F-111B-1K0-RGD-33-E
F-201CV-500-RGD-33-V

490 Micro-GC

Ismatec Reglo Digital
501U

Masterflex, L/S Digital
Miniflex Pump, Miniflex
2-Kanalkopf, 07525-20
PCE-PHD 2

nPro3100UD/120/Pt100

(fdr Einbau Gber Kopf)

SOPAT GmbH

M. Braun Inertgassysteme
GmbH

Ohaus Corporation

Ohaus Corporation

Ohaus Corporation
GfG Gesellschaft fir
Geratebau mbH

RAE Systems, Inc.
neolLab Migge GmbH

Cole-Parmer GmbH

ThermoFischer Scientic

Hamilton Company

Martin Christ
Gefriertrocknungsanlagen
GmbH

Witeg Labortechnik GmbH

Bioengineering AG

Xylem Analytics Germany
Sales GmbH & Co. KG
Xylem Analytics Germany
Sales GmbH & Co. KG
H+P Labortechnik GmbH
WIKA Alexander Wiegand SE
& Co. KG

Bronkhorst High-Tech B.V
Bronkhorst High-Tech B.V
Agilent Technologies
Cole-Parmer GmbH
Watson-Marlow GmbH
Cole-Parmer GmbH

PCE Deutschland GmbH
Mettler-Toldeo GmbH
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Fortsetzung von Tabelle A.2.

Gerat Spezifikation Hersteller

pH-Sonde 405-DPAS-SC-K8S/150  Mettler-Toldeo GmbH

Pipetten Transferpette S Brand GmbH + Co. KG
20-200 pL,
100-1.000 pL,
0-10 mL

Rasterelektronenmikroskop JEOL JSM-5900LV JEOL (Germany) GmbH

Sauerstoffmesssonde OEC-PSt7-YAU-YOD Presens GmbH

Sauerstoffmesssonde OIM-PSt3-D12/L120-L2.5 Presens GmbH

Saulenofen Jet Stream (5-85 °C) KNAUER GmbH

Schttelinkubator WiseCube WIS-20R witeg Labortechnik GmbH

Schwingmihle MM200 RETSCH GmbH

Spiegelreflexkamera Sony 65 Alpha, Sony Europe Limited
Sony SAL18-200mm

Sputter- SCD 005 BAL-TEC AG (Leica

Beschichtungsanlage Biosystems)

Standautoklav VX 150 Systec GmbH

Standautoklav H+P Varioklav 500 EC-Z H+P Labortechnik

Standzentrifuge ROTIXA 50RS Hettich GmbH & Co.KG

Trockenschrank Universalschrank UN260 Memmert GmbH + Co. KG

Vortexer Vortex Mixer 7-2020 neoLab Migge GmbH

Vortexer Vortex-Genie 2 Scientific Industries

Vortexer Vortex Mixer 7-2020 neolLab Migge GmbH

Wasserbad GFL-1083 GFL mbH

Wattmeter Digital Power 2100 Valhalla Scientific

Zulaufpumpe

Ismatec Reglo

Digital Cole-Parmer GmbH

Tabelle A 3: Auflistung der Komponenten des Hochleistungsfliissigkeitschromatographen (HPLC).

Komponente Spezifikation Hersteller

Autosampler HPLC-Autosampler Plus  Finnigan Surveyor Thermo Fischer Scientic
Detektor HPLC-RI-Detektor Finnigan Surveyor Thermo Fischer Scientic
Manager Smartline 5000 Finnigan Surveyor Thermo Fischer Scientic
Pumpe HPLC-LC Pumpe Plus Finnigan Surveyor Thermo Fischer Scientic
Saulenofen Jet Stream (5-85 °C) KNAUER Wissenschaftliche Gerate GmbH
Software Agilent EZChrom Elite KNAUER Wissenschaftliche Gerate GmbH
Trennsaule Aminex HPX-87H Bio-Rad

Vorsaule Micro-Guard Cation H Bio-Rad

Cartridge

Tabelle A.4: Auflistung der Komponenten des Gaschromatographen.

Komponente Spezifikation Hersteller

Mikro-Gaschromatograph 490 Micro GC Agilent Technologies
Trennsaule 1m Cox HI-Saule Agilent Technologies
Software Open Lab CDS EZ Chrom Agilent Technologies
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Tabelle A 5: Auflistung der Komponenten der Anaerobwerkbank.

Komponente

Spezifikation

Hersteller

Werkbank

O.-EC-Sensor

HEPA Filter
Feuchtesensor

Vakuumpumpe
Gasreinigungssystem

MB Labstar (1450/780),
Artikel 1500026
Elektrochemischer Sensor
(0-1.000ppm)
MB-OX--SE1-EC-PLC,
Artikel 1500680

H13 mit 1 kg Aktivkohle,
inline, Artikel 9004451
MB-MO-SE1-PLC
(0-500ppm)
Drehschieberpumpe
Kupferkatalysator+Molsieb

= £ Z

M.

M.

Braun Inertgassysteme GmbH

Braun Inertgassysteme GmbH

. Braun Inertgassysteme GmbH
. Braun Inertgassysteme GmbH

. Braun Inertgassysteme GmbH
. Braun Inertgassysteme GmbH

A.3.2 Materialien

Tabelle A.6: Liste der verwendeten Materialien.

Material Spezifikation Hersteller

Abgasfilter Acro50; 0,2 um (PTFE) Pall Corporation
Anaerobflaschen Duran Protect DWK Life Sciences GmbH
BioMax™ A1457 Fluval Aquatics
Butylgummisepten Durchmesser 30 mm Geratebau Ochs, e.K.
(Druck)pumpschlauch Mflex Pharmed, #13 25°  Cole-Parmer GmbH

Eheim Substrat Pro™

Einmal-Injektions-Kanule

Einmal-Injektions-Kaniile

Einwegspritzen 1 mL
Einwegspritzen 5/10/20

Einwegspritzen 50 mL

Flexibles
Stickstoffreservoir
Hungate Kulturréhrchen

Kivetten

Lochkappen
Mikrozentrifugiergefale
Pipettenspitzen
Pumpschlauche
(autoklavierbar)
Reaktorseptum
Ringférmige
Sintermetallfritte

EAN 4011708250761

Sterican
0,80x120mm/0,80x40mm
BD Micolance 3
(0,60x30mm)

Omnifix-F

mL BD Discardit Il
BD Plastipak

Plastigas-Beutel mit
Ventil, 10 L

16 x 125 mm,

mit Butylgummiseptum
und Lochkappe
Q-VETTES, halbmikro,
Polystyrol

fur Gewinde GL45
safe-lock tubes, 1,5 mL
200 pL, 1.000 uL
3-STP Pharmed

(ID: 0,89/2,06/2,79)
Membran, 12 mm
Technische Zeichnung
siehe Abbildung A.6

EHEIM GmbH & Co. KG
B. Braun Melsungen AG

Becton, Dickinson and
Company Limited

B. Braun Melsungen AG
Becton, Dickinson and
Company Limited
Becton, Dickinson and
Company Limited

Linde AG

Dunn Labortechnik GmbH

ratiolab GmbH

Geratebau Ochs, e.K.
Eppendorf AG

Gilson Inc./Brand GmbH
Cole-Parmer GmbH

Bioengineering AG
GKN Sinter Metals Filters
GmbH
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Fortsetzung von Tabelle A.6.

Material Spezifikation Hersteller
Rollrandflasche N11; inkl. Macherey-Nagel
fur HPLC-Analytik Aluminiumkappe mit GmbH & Co. KG

Schnellverschluss-
kupplungen und
Einstecktlllen

Sera BiopurTM
Sera SiporaxTM
Spritzenvorsatzfilter

SpritzenvorsatZfilter (steril)

Trocknungsmittel
Wilkins-Chalgren
Anaerobmedium
Zentrifugenbecher

Zentrifugenréhrchen
Zuluftfilter

Septum; 1,5 mL
Messing vernickelt,
NW 5, LW 4-6

Artikel 08420

Artikel 08472

Chromafil RC-20/15 MS,
0,2 um
Celluloseacetatmembran
Minisart, 0,2 um
MulitDry

Artikel CM0643

Nalgene Centrifuge Bottle
PPCO 1010, 1L

15 mL und 50 mL; steril
Acro 50 Filter,

EMFLON II, 0,2 um

RIEGLER & Co. KG

sera GmbH

sera GmbH
Macherey-Nagel
GmbH & Co. KG
Sartorius AG

ThoMar OHG
Oxoid Limited

Thermo Fisher Scientific

Greiner Bio-One GmbH
Pall Corporation

A.3.3 Chemikalien

Tabelle A.7: Liste aller verwendeten Chemikalien

Chemikalie Reinheit CAS Hersteller
(NH4)2Fe(SO4)2 - 6H20 298,0 % 7783-85-9 Carl Roth
1-Butanol 2995% 71-36-3  Carl Roth
1-Hexanol 299,0% 111-27-3  Sigma Aldrich
2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure 299,56 % 4432-31-9  AppliChem
2-Mercaptoethansulfonat-Natrium 298,0 % 19767-45-4 Sigma Aldrich
Biotin 298,5 % 58-85-5 Carl Roth
CaClz - 2H20 299,5 % 10035-04-8 MercK KGaA
CoClz - 6H20 299,0% 7791-13-1 MercK KGaA
CoSO;4 - 7TH20 - 10026-24-1 MercK KGaA
CuClz - 2H20 299,0 % 10125-13-0 MercK KGaA
CuSO, - 5H0 299,0 % 7758-99-8 Carl Roth
D(+)-Glucose-Monohydrat 2995 % 14431-43-7 Carl Roth
D(+)-Glucose-Monohydrat 299,5 % 14431-43-7 neolLab
D-Ca-Pantothenat 298,0% 137-08-6 Carl Roth
D-Fructose 2995%  57-48-7  Carl Roth
Ethanol 2995%  64-17-5  Carl Roth
FeSO, - 7TH0 299,5% 7782-63-0 MercK KGaA
Folsaure 296,0 % 59-30-3 Carl Roth
H3:BO3 299,8 % 10043-35-3 MercK KGaA

Hefeextrakt

- Becton Dickinson
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Fortsetzung von Tabelle A.7

Chemikalie Reinheit CAS Hersteller
Hefeextrakt, mikrogranuliert - 8013-01-2 Carl Roth
Hexansaure 299,5% 142-62-1  Sigma Aldrich
KoHPO, >99,0 % 7758-11-4 Carl Roth
KAI(SO4) - 12H20 299,0 % 7784-24-9 Carl Roth

KCI - 7447-40-7 Carl Roth
KH,PO, - T7778-77-0 neoFroxx
KOH - 1310-58-3 neoFroxx
Kresolrot zur Analyse 1733-12-6  Carl Roth
L-Cystein Hydrochlorid 299,0%  52-89-1 Carl Roth
Liponsaure - 1077-28-7 Carl Roth
MgSO;, - 7H20 >99,0 % 10034-99-8 Carl Roth
MnSQO;, - H20 >99,0 % 10034-96-5 Carl Roth
Myoglobin (Pferdeherz) >99,5 % 1006?)4-32- Sigma Aldrich
Na,HPO, 299,0 % 7558-79-4 MercK KGaA
Na:MoQ; - 2H20 299,5% 10102-40-6 MercK KGaA
Na2S;04 85,0% 7775-14-6 Sigma Aldrich
Na>SeOs3 299,0 % 10102-18-8 Sigma Aldrich
Na,SeO. - 13410-01-0 Sigma Aldrich
Na:WO, - 2H20 299,5% 10213-10-2 Sigma Aldrich
NaCl - 7647-14-5 neoFroxx
NaHCO; >99,5%  144-55-8 Carl Roth
NaOH (3 M) - 1310-73-2 neoFroxx
Natriumacetat 2995% 127-09-3 Carl Roth
Natriumacetat Trihydrat 299,0 % 6131-90-4 Carl Roth
Natriumbutyrat 208,0 % 156-54-7  Alfa Aeser
Natriumformiat 299,0 % 141-53-7  Sigma Aldrich
NH.CI 299,0 % 12125-02-9 Carl Roth
Niacin - 59-67-6  Sigma Aldrich
NiClz - 6H20 298,0 % 7791-20-0 MercK KGaA
Nitrilotriessigsaure 299,0% 139-13-9 Carl Roth
p-Aminobenzoesaure - 150-13-0 MercK KGaA
Pyridoxin Hydrochlorid 299,0%  58-56-0 Carl Roth
Riboflavin 297,0%  83-88-5 Carl Roth
Thiamin Hydrochlorid 299,0%  67-03-8  Sigma Aldrich
Vitamin B12 (Cyanocobalamin) 296,0 % 68-19-9  Carl Roth

ZnS0O4 - 7TH,0 2095 % 7446-20-0 MercK KGaA
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Tabelle A.8: Spezifikationen der verwendeten Reinstgase.

Gas Reinheit, % Bezeichnung Produkthummer Lieferant
CO 99,995 % Kohlenstoffdioxid N45 50L  P0O760L50R 0OA001 Air Liquide
CO2 99,970 % Kohlenstoffmonoxid N37 P0752L40R2A001 Air Liquide

40L200b
Ho 99,999 % Wasserstoff5.0 50L300b P1713L50R 3A001 Air Liquide
N2 99,999 % Stickstoff 5.0 0L300b P0271L50R 2A001 Air Liquide

A.3.4 Stammlosungen

Tabelle A.9: Konzentrationen der Komponenten der Spurenelementstammldsungen der Prozess-
medien fir Clostridium aceticum (CA) beziehungsweise Clostridium carboxidivorans (CC).

gomponenten .. CA’_1 CC’_1 Reinheit CAS Hersteller

er Spurenelementlésung mgL"' mglL

(NH4)2Fe(S0s)2 - 6H20 - 1,10 298,0 % 7783-85-9 Carl Roth
CaClz - 2H20 0,10 - 299,5% 10035-04-8 MercK KGaA
CoClz - 6H20 - 0,37 299,0% 7791-13-1 MercK KGaA
CoS0O;4 - 7TH20 0,18 - - 10026-24-1 MercK KGaA
CuClz - 2H20 - 0,03 299,0 % 10125-13-0 MercK KGaA
CuSO, - 5H0 0,01 - 299,0% 7758-99-8 Carl Roth
FeSO4 - 7TH.0 0,10 - 2995% 7782-63-0 MercK KGaA
H3BO3 0,01 - 299,8 % 10043-35-3 MercK KGaA
KAI(SO4) - 12H20 0,02 - 299,0% 7784-24-9 Carl Roth
MgSQO;, - 7H20 3,00 - 299,0 % 10034-99-8 Carl Roth
MnSQO;, - H20 0,50 1,12 299,0 % 10034-96-5 Carl Roth
Na:MoO, - 2H.0 0,01 0,02 299,5% 10102-40-6 MercK KGaA
Na,SeO; 3-10* - 299,0% 10102-18-8 Sigma Aldrich
Na>SeO4 - 0,02 - 13410-01-0 Sigma Aldrich
Na;WO; - 2H,0 4-10* 0,02 299,5% 10213-10-2 Sigma Aldrich
NaCl 1,00 - - 7647-14-5 neoFroxx
NiClz - 6H20 0,03 0,04 =298,0% 7791-20-0 MercK KGaA
Nitrilotriessigsaure 1,50 2,00 299,0% 139-13-9 Carl Roth
ZnS04 - 7THO 0,18 0,36 299,5% 7446-20-0 MercK KGaA

Tabelle A.10: Konzentrationen der Komponenten in den Vitaminstammldésungen der
Prozessmedien flr Clostridium aceticum (CA) beziehungsweise Clostridium carboxidivorans (CC).

Kompone_ntg_n CA’_1 CC’_1 Reinheit CAS Hersteller
der Vitaminldsung mgL' mglL

2-Mercaptoethansulfonat- - 0,023 =298,0 % 19767-45-4 Sigma Aldrich
Natrium

Biotin 2,00 0,002 =298,5% 58-85-5 Carl Roth
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Fortsetzung von Tabelle A.10.

romponenton CA, ~ CC.  Reinheit CAS  Hersteller

er Vitaminlésung mgL' mglL

D-Ca-Pantothenat 5,00 0,005 =98,0% 137-08-6 Carl Roth
Folsaure 2,00 0,002 =296,0% 59-30-3 Carl Roth
Liponsaure 5,00 0,005 - 1077-28-7 Carl Roth
Niacin 5,00 0,005 - 59-67-6 Sigma Aldrich
p-Aminobenzoesaure 5,00 0,005 - 150-13-0 MercK KGaA
Pyridoxin Hydrochlorid 10,00 0,012 =99,0 % 58-56-0 Carl Roth
Riboflavin 5,00 0,005 =297,0% 83-88-5 Carl Roth
Thiamin Hydrochlorid 5,00 0,006 =299,0% 67-03-8 Sigma Aldrich
Vitamin B12 0,10 0,005 =96,0 % 68-19-9 Carl Roth
(Cyanocobalamin)

Tabelle A.11: Konzentrationen der Stammlésungen fur Gasfermentationen  mit
Clostridium aceticum (CA) beziehungsweise Clostridium carboxidivorans (CC).
Stammlésungen gch ;E %" Reinheit CAS Hersteller
D(+)-Glucose-Monohydrat - 275,00 299,5% 14431-43-7 Carl Roth
D-Fructose 250,00 - 2995%  57-48-7  Carl Roth

KCI (3 M) 223,65 223,65 - 7447-40-7 Carl Roth

KOH (10 M) 561,06 - - 1310-58-3 neoFroxx
L-Cystein Hydrochlorid 50,00 50,00 299,0%  52-89-1 Carl Roth
NaOH (3 M) - 120,00 - 1310-73-2 neoFroxx

Tabelle A.12: Komponenten des (anaeroben) Phosphatpuffers. Fiir den anaeroben Phosphatpuffer
wurden die Komponenten unter Sauerstoffatmosphare eingewogen, dann in die Anaerobwerkbank
eingeschleust und anschlieBend mit anaerobem, vollentsalztem Wasser die gewiinschte

Konzentration eingestelit.

(Anaerobe) phosphat-

gepufferte Salzlésung (PBS) gcﬁ-1 Reinheit ~ CAS  Hersteller

KCI 0,20 - 7447-40-7 Carl Roth
KH.PO. 0,24 - 7778-77-0 neoFroxx
Na,HPO, 1,42 299,0% 7558-79-4 MercK KGaA
NaCl 8,00 - 7647-14-5 neoFroxx

Tabelle A 13: Komponenten des Myoglobin-Tests.

Komponente ¢, g L' Reinheit CAS Hersteller
Myoglobin (Pferdeherz) ~0,16 299,5 % 100684-32-0 Sigma Aldrich
Na2S204 (0,85 M) 14,80 85,0% 7775-14-6 Sigma Aldrich
Phosphatpuffer (PBS, pH 7,0)

KoHPO, 10,71 299,0 % 7758-11-4 Carl Roth
KH,PO, 5,24 - 7778-77-0 neoFroxx
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Tabelle A 14: Chemikalien der externen Standards fur die HPLC-Kalibrierung.

Chemikalie Reinheit CAS Hersteller
1-Butanol 299,5 % 71-36-3 Carl Roth
1-Hexanol 299,0% 111-27-3  Sigma Aldrich
D(+)-Glucose-Monohydrat 299,5% 14431-43-7 neolLab
Ethanol 299,5 % 64-17-5 Carl Roth
Hexansaure 299,5%  142-62-1  Sigma Aldrich
Natriumacetat 299,5% 127-09-3 Carl Roth
Natriumacetat Trihydrat 2990 % 6131-90-4 Carl Roth
Natriumbutyrat 298,0%  156-54-7  Alfa Aeser
Natriumformiat 299,0 % 141-53-7  Sigma Aldrich
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A.4 Betriebsbedingungen der Langzeitstudien
in den Biofilmreaktoren

Im Rahmen dieser Arbeit wurden drei Langzeitstudien mit dem acetogenen Bakterium
Clostridium aceticum (Langzeitstudien ,A, B und C*) und eine mit Clostridium
carboxidivorans (Langzeitstudie ,D“) durchgefiihrt. Wahrend jeder dieser Langzeitstudien
wurden unterschiedliche Betriebsbedingungen eingestellt. Unter anderem wurden die
Zulaufrate, der Eingangspartialdruck des gasférmigen Substrates und der
Eingangsgasvolumenstrom verandert, um den Einfluss der Betriebsbedingungen auf die
Prozessleistung acetogener Mikroorganismen zur autotrophen Umsetzung von
Synthesegas im Festbettbiofiimreaktor und im Rieselbettbiofiimreaktor bei unterschied-
licher Prozessfihrung zu quantifizieren und zu beurteilen.

Die Betriebsbedingungen der vier Langzeitstudien sind in Tabelle A.15 bis Tabelle A.18
zusammengefasst:

Die Bezeichnung (#) der jeweiligen Langzeitstudie ist mit der Studiennummer (A, B, C oder
D) als Prafix und chronologisch nach dem zeitlichen Verlauf der Untersuchungen mit einer
Nummer versehen. Als Zeitpunkt null Tage (,0,00 d*) wurde der Zeitpunkt der Inokulation
definiert. Der jeweilige Startzeitpunkt (Start) der ,Teilexperimente“ der Langzeitstudien
wurde als der Zeitpunkt definiert, an dem alle Betriebsbedingungen eingestellt waren und
der Prozess stabil war. Als Endzeitpunkt (Ende) der , Teilexperimente® der Langzeitstudien
wurde der Zeitpunkt definiert, ab dem die Prozessbedingungen verandert wurden. Die Zeit
zwischen dem Endzeitpunkt und dem Startzeitpunkt ist die Umriistzeit (Anderung der
Betriebsbedingung).

Untersuchungen, die in dieser Arbeit nicht diskutiert wurden, sind in grauer Farbe
dargestellt. Untersuchungen bei identischen Betriebsbedingungen im Laufe der
Langzeitstudien mit C. aceticum oder C. carboxidivorans sind hervorgehoben, in blau, in
grin beziehungsweise rot dargestellt.

Tabelle A.15: Prozessbedingungen von ,Langzeitstudie A*: VrR=2,5L; 30°C; pH8; 1 bar;
Gein =10 L L' h"'; CO2:H2:N2 3:12:10. Abkirzungen: PBR, Festbettbiofilmreaktor (engl. packed-
bed biofilm reactor); b, Satzbetrieb (engl. batch); c, kontinuierliche Prozessflihrung (engl.
continuous); Gein, kontinuierlicher Gasvolumenstrom; L, Medien-Zulaufrate.

# Reaktor Dauer, Start, Ende, L,

h d d mL min’
A1 PBRb 2405 0,00 1,00 -
A2 PBRc 17540 1,00 8,33 2,93
A3 PBRc 102,53 8,36 12,63 2,05

A4 PBRc 203,08 12,65 21,11 1,03
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Tabelle A.16: Prozessbedingungen von ,Langzeitstudie B* bei 30 °C; 1 bar; pcoz.ein, = 120 mbar
ohne Lochplatte und N2 als Inertgas. Abklrzungen: PBR, Festbettbiofiimreaktor (engl. packed-bed
biofilm reactor); TBR, Rieselbettbiofiimreaktor (engl. trickle-bed biofilm reactor) b, Satzbetrieb
(engl. batch); c, kontinuierliche Prozessfuhrung (engl. continuous); Gein, kontinuierlicher
Gasvolumenstrom; pHa.ein, H2-Partialdruck am Eingang; pHa.ein, CO2-Partialdruck am Eingang;
VR, Arbeitsvolumen; L, Medien-Zulaufrate. Bei den Untersuchungen B3, B4 und B5 wurde das
Zulaufmedium ohne die Zugabe von 10 mL L' 10 M KOH zubereitet.

# Reaktor Dauer, Start, Ende, Gein, PHzeins, VR, L, pHein,
h d d L h? mbar L  mLmin" -
B1 PBRb 24,52 0,00 1,02 22,50 480 2,25 - 8,00
B2 PBRc 104,52 1,03 5,38 22,50 480 2,25 2,93 8,00
B6 PBRb 25,00 11,02 12,06 22,50 480 2,25 - 8,00
B8 TBRc 25,55 13,18 14,25 6,25 816 - 2,93 8,00
B9 TBRc 40,55 14,35 16,04 6,25 816 - 2,05 8,20
B10 TBRc 19,37 16,04 16,85 6,25 480 - 2,05 8,20
B11 TBRc 58,47 16,88 19,32 6,25 816 - 1,03 8,15
B12 TBRc 64,40 19,32 22,00 6,25 480 - 1,03 8,34
B13 TBRc 26,83 22,02 23,14 6,25 480 - 2,93 8,17
B14 TBRc 76,60 23,15 26,34 1,05 476 - 1,03 8,07
B15 TBRc 17,22 26,34 27,06 1,05 476 - 0,40 8,07
B16 TBRc 25,75 27,09 28,16 1,05 476 - 2,93 8,23
B17 TBRc 19,13 28,18 28,98 1,05 476 - 2,05 8,21
B18 TBRc 4,38 28,99 29,17 6,25 476 - 10,00 8,21

B19 PBRb 21,72 29,19 30,09 22,50 480 2,25 - 8,00
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Tabelle A.17: Prozessbedingungen von ,Langzeitstudie C* bei 30 °C; 1 bar; pcoz.ein, = 120 mbar
ohne Lochplatte und N2z als Inertgas. Abklrzungen: PBR, Festbettbiofiimreaktor (engl. packed-bed
biofilm reactor); TBR, Rieselbettbiofilmreaktor (engl. trickle-bed biofilm reactor) b, Satzbetrieb
(engl. batch); c, kontinuierliche Prozessfuhrung (engl. continuous); Gein, kontinuierlicher
Gasvolumenstrom; pHa.ein, H2-Partialdruck am Eingang; pHaein, CO2-Partialdruck am Eingang;
P, Gesamtdruck; VR, Arbeitsvolumen; L, Medien-Zulaufrate; pH-F, Medienzulauf Uber Medien-
Sammelbehalter zur Medienzirkulation und/oder pH-Kontrolle (siehe Abbildung 4.5);
Z, Medienzirkulation lber die Sammelbehélter mit einer Zirkulationsflussrate von 10 mL min-' und
pH Regelung des zirkulierten Mediums zu pH 8.

# Reaktor Dauer, Start, Ende, Gein, PH2eins, P, Vg, L, pHein, Notiz,
h d d Lh' mbar bar L mLmin™ -

C1 PBRb 24,60 0,00 1,03 22,50 480 1,00 2,25 - 8,00

C2 PBRc 120,170 1,03 6,03 22,50 480 1,00 2,25 2,64 8,00
C3 PBRc 71,03 6,07 9,03 22,50 480 3,46 2,25 2,64 8,00
C4 PBRc 71,64 9,03 12,01 22,50 816 3,46 2,25 2,64 8,00
C5 PBRc 72,08 12,01 15,02 22,50 1.656 3,46 2,25 264 800 P
C6 PBRc 71,03 15,02 17,97 22,50 2.496 3,46 2,25 2,64 8,00
C7 PBRc 71,03 17,97 20,93 22,47 3.340 3,46 2,25 2,64 8,00
C8 PBRc 71,49 20,99 23,97 2250 480 1,00 2,25 2,64 8,00

C14 TBRc 60,42 29,52 32,03 6,25 480 1,00 - 1,03 8,25

C15 TBRc 53,03 32,04 34,25 6,25 480 1,00 - 1,03 8,40 pH-F
C17 TBRc 52,55 36,01 38,20 6,25 480 1,00 - 2,93 8.091
C18 TBRc 26,78 38,20 39,31 4,17 480 1,00 - 2,93 8,06
C19 TBRc 38,83 39,32 40,93 3,13 480 1,00 - 2,93 8,02 Gein
C20 TBRc 26,49 40,93 42,04 2,08 480 1,00 - 2,93 8,03
C21 TBRc 26,50 42,04 43,14 1,05 476 1,00 - 2,93 8,05

C22 PBRc 67,86 43,18 46,01 22,50 480 1,00 2,25 2,64 8,00
C24 PBRc 68,75 53,51 56,37 22,50 816 1,00 2,25 2,64 8,00 pw

C26 TBRc 71,45 58,39 61,37 6,25 480 1,00 - 1,03 8,25 H
C27 TBRc 69,80 61,38 64,28 6,25 480 1,00 - 1,03 8,31 P
C29 TBRc 73,63 65,08 68,15 6,25 480 1,00 1,12 247 8,00 Z
C30 TBRc 24,38 68,16 69,17 6,25 480 1,00 - 2,93 7,95
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Tabelle A.18: Prozessbedingungen von ,Langzeitstudie D* im Biofilmreaktor mit C. carboxidivorans
bei Standardbedingungen (37 °C; pHo = 6,0; 1 bar; CO:CO2 4:1). Abkirzungen: PBR, Festbett-
biofilmreaktor (engl. packed-bed biofilm reactor); TBR, Rieselbettbiofilmreaktor (engl. trickle-bed
biofilm reactor) b, Satzbetrieb (engl. batch); c, kontinuierliche Prozessfiihrung (engl. continuous);
Gein, kontinuierlicher  Gasvolumenstrom; P, Gesamtdruck; VR, Arbeitsvolumen; L, Medien-
Zulaufrate; pH-F, Medienzulauf Gber Medien-Sammelbehalter zur Medienzirkulation und/oder pH-
Kontrolle (siehe Abbildung 4.5); Z, Medienzirkulation Uber die Sammelbehalter mit einer
Zirkulationsflussrate von 10 mL min-' und pH Regelung des zirkulierten Mediums zu pH 6. * Zusatz
zu D15: CO:CO2:N2 8:1:1.

# Reaktor Dauer, Start, Ende, Gen, P, Vg, L, pPHwodus, Notiz,
h d d Lh" bar L mLmin?
D1 PBRb 50,20 0,00 2,09 11,25 1,00 2,25 - kontrolliert
D2 PBRc 48,75 2,09 4,12 11,25 1,00 2,25 4,50 kontrolliert
D3 PBRc 48,55 4,13 6,15 11,25 1,00 2,25 4,50 unkontrolliert pH-F
D4 PBRb 4535 6,16 8,05 11,25 1,00 2,25 - kontrolliert
D5 TBRc 49,22 8,06 10,11 6,25 1,00 - 3,00 unkontrolliert pH-F
D6 TBRc 2465 10,11 11,13 3,13 1,00 - 3,00 unkontrolliert pH-F
D7 TBRc 47,75 11,14 13,13 6,25 1,00 - 1,00 unkontrolliert pH-F
D8 PBRb 45,45 13,16 15,06 11,25 1,00 2,25 - kontrolliert
D9 TBRc 4922 1510 17,15 6,25 1,00 - 3,00 unkontrolliert pH-F
D10 TBRc 5,50 17,16 17,39 6,25 1,00 - 10,00 unkontrolliert pH-F

D11 TBRc 41,72 17,41 19,15 6,25 1,00 1,12 2,25 kontrolliert 4

D13 PBRb 70,38 19,57 22,51 11,25 1,00 2,25 unkontrolliert
D14 PBRc 41,85 22,62 24,37 11,25 1,00 2,25 4,50 kontrolliert

D16 PBRb 70,15 25,42 28,35 11,25 1,00 2,25 - _unkontrolliert
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A.5 Weiterfuhrende Ergebnisse

A.5.1 Blasendurchmesser

A1l
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50,20 050 =&
o s
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0,00 : 0,00
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0,00 YLy . : ; 0,00
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Abbildung A.9: Verweilzeitdichte- (1, En(ds)) und Verweilzeitsummenfunktion (2, Fn(ds)) der
Blasendurchmesser im abiotischen Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf bei unterschiedlichen
Bedingungen: A, Prozessmedium fir C. carboxidivorans, 37 °C, pH 6, 1 bar, CO:CO2 4:1;
B, Prozessmedium fir C. aceticum, 30 °C, pH 8; CO:Nz2 1:9; C, CO2:H2:N2 3:12:10; hellgraue
Volllinie, 2,5 L L' h''; schwarze Volllinie, 5,0 L L-' h-'; schwarze Strichlinie, 10,0 L L' h-'; schwarze
Punktlinie, 15,0 L L' h-'; dunkelgraue Vollinie, 20,0 L L' h-'.



256 Anhang

A.5.2 Benetzungsstudien im Rieselbettbiofilmreaktor

0 min 30 min 60 min 90 min

Abbildung A.10: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 1,0 mL min-'.

120 min 185 min

Abbildung A.11: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 2,0 mL min-'.
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90 min 132 min

Abbildung A.12: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 3,0 mL min-' in
Triplikaten (Wiederholung 1/3)

0 min 5 min 10 min 30 min

90 min 118 min

Abbildung A.13: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 3,1 mL min-' in
Triplikaten (Wiederholung 2/3)
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90 min 131 min

Abbildung A.14: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5. mit einer Zulaufrate von 3,0 mL min-' in
Triplikaten (Wiederholung 3/3)

Abbildung A.15: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 3,0 mL min-' mit
einer Edelstahl-Lochplatte.
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45 min 90 min 130 min

Abbildung A.16: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5. mit einer Zulaufrate von 3,1 mL min-' mit
dem FlUssigkeitsverteiler nach einem sechstagigen Satzprozess mit C. aceticum (Vr = 2,25 L;
30 °C; pH 8; Gein = 10 L L' h-' CO2:H2:N2 3:12:10) im Festbettbiofilmreaktor.

10 min

90 min 143 min

Abbildung A.17: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 3,1 mL min-" mit
dem Flissigkeitsverteiler nach einem 30-tagigen Prozess mit C. aceticum in den Biofilmreaktoren
(andernde Prozessbedingungen; siehe Tabelle A.16).
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90 min 102 min

Abbildung A.18: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 3,0 mL min-' mit
dem Flussigkeitsverteiler nach einem 69-tdgigen Prozess mit C. aceticum ) in den Biofilmreaktoren
(dndernde Prozessbedingungen; siehe Tabelle A.17).

0 min 5 min 10 min 30 min

45 min 60 min 90 min 98 min

Abbildung A.19: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 3,0 mL min-' mit
dem Flussigkeitsverteiler nach einem 28-tdgigen Prozess mit C. carboxidivorans in den
Biofilmreaktoren (dndernde Prozessbedingungen; siehe Tabelle A.18).
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50 min i 75 min

Abbildung A.20: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 4,2 mL min-'.

0 min 5 min 10 min 15 min

40 min 55 min

Abbildung A.21: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 6,2 mL min-'.
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40 min 50 min

Abbildung A.22: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 8,2 mL min-'.

5 min 10 min

33 min

Abbildung A.23: Benetzungsstudien nach Abschnitt 4.5.5 mit einer Zulaufrate von 10,3 mL min-".
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A.5.3 Reproduzierbarkeit
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Abbildung A.24: Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration BTM, Acetat- und

Ethanolkonzentration sowie der Aufnahmeraten ri und Partialdriicke p; fiir die Substrate CO2 und
H2 des autotrophen Satzprozesses mit C. aceticum bei Standardbedingungen (Vr =2,5L; 30 °C,

pH 8;

(Gein =10 L L' h''; CO2:H2:N2 3:12:10) in Triplikaten (hellgrau, dunkelgrau, schwarz).

1 bar) im Blasensaulenreaktor mit innerem Umlauf mit kontinuierlicher Begasung
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Tabelle A.19: Zusammenfassung von Prozessdaten autotropher Satzprozesse mit C. aceticum bei
Standardbedingungen (2.5 L; 30 °C; pH 8; 1 bar; Gein = 10 L L' h", CO2:H2:N2 3:12:10)

Dauer der
” exponentiellen Acetat Ethanol
M Phase BTMmax (~72 h) (~72 h)
h h gL! mmol L™ mmol L™
1 0,08 7,10 0,45 91,97 0,00
2 0,08 6,35 0,42 87,18 0,00
3 0,07 6,02 0,52 93,24 0,00
Mittelwert 0,08 6,49 0,46 90,80 0,00
Fehler 0,004 0,452 0,039 2,607 0,000
Fehler (%) 5,20 % 6,96 % 8,50 % 2,87 % 0,00 %
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Abbildung A.25: Zeitlicher Verlauf der optischen Dichte (ODeoo), der Acetatkonzentration, der
Acetat-Raum-Zeit-Ausbeute am Reaktorausgang (r*acetat), der Aufnahmeraten fiir Hz (ru,) und CO2
(rcop) sowie deren Partialdriicke (pi) fir Untersuchungen zur Gasfermentation mit C. aceticum im
kontinuierlich betriebenen Festbettbiofilmreaktor bei Standardbedingungen (30 °C; pH 8; 1 bar;
Gein=10L L' h'; CO2H2:N2: 3:12:10) nach einer eintdgigen Satzphase in Triplikaten:
weil/hellgrau, 2,50L, D =0,070 h''; grau, Vr=2,25L, D =0,078 h"'; schwarz, VrR=2,25L,
D = 0,070 h".
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68 Tdgen (siehe Tabelle A.17). Die relative Prozesszeit startet zum dem Zeitpunkt, an dem die
Prozessbedingungen auf die Untersuchungsparameter eingestellt wurden. Die gestrichelten
orizontalen kennzeichnen die jeweilige Raum-Zeit-Ausbeute vor der Anderung der Betriebs-
bedingung
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Fortsetzung Abbildung A.26: Zeitlicher Verlauf der Hz-Aufnahmerate (ru;), des Hz-Umsatzes (Xhy)
und des Hz-Partialdruckes (pny) fir Untersuchungen zur Gasfermentation mit C. aceticum im
Rieselbettbiofilmreaktor bei Standardbedingungen (30 °C; pHein ~8; 1 bar; Gein = 6,25 L h';
CO2:H2:N2: 3:12:10; L = 3 mL min-') in Triplikaten: weif3/hellgrau, ,Langzeitstudie B* nach 36 Tagen
(siehe Tabelle A.16); grau, ,Langzeitstudie C* nach 22 Tagen (siehe Tabelle A.17); schwarz,
,Langzeitstudie C* nach 68 Tagen (siehe Tabelle A.17). Die relative Prozesszeit startet zum dem
Zeitpunkt, an dem die Prozessbedingungen auf die Untersuchungsparameter eingestellt wurden.
Die Horizontale kennzeichnet den eingestellten Hz-Eingangspartialdruck.
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Abbildung A.27: Gegenuberstellung der zeitlichen Verlaufe der optischen Dichte (ODsoo), der CO-
Gel6stkonzentration (cco) sowie der Acetat- und Ethanolkonzentration von Satzprozessen mit

C. carboxidivorans

im Festbettbiofilmreaktor

mit

pH-Kontrolle bei

Standardbedingungen

(VR=2,251L; 37 °C; pH6; 1bar; Gen=5LL"h"';, CO:CO24:1) in Duplikaten. Die gestrichelte
Horizontale zeigt die maximale CO-Geldstkonzentration (cco*) in salzfreiem Wasser bei 37 °C nach
Gleichung 3-34 und Tabelle 3.6.



