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1. Einleitung

Eine der groften Herausforderungen der heutigen Zeit und der nahen Zukunft liegt in
der Substitution der aus fossilen Ressourcen, wie Erddl und Erdgas, hergestellten
Grundchemikalien und Energietrager durch klimafreundliche und -neutrale Alternativen.
Die bis jetzt bekannten verfahrenstechnisch realisierten Prozesse bieten hierbei jedoch
Konfliktpotential, da der Anbau von nachwachsenden Rohstoffen zur Nutzung als Ener-
gietrager oft in direkter Konkurrenz zur Nahrungsmittelerzeugung steht. Die daraus fol-
gende Verknappung der Anbauflachen und der vorhandenen Ressourcen fihrt zu Preis-
erhdhungen im Nahrungsmittelsektor und kann wie 2007 in Mexiko zu sozialpolitischen
Problemen fihren (Lais Thomaz und Carlos Eduardo Ferreira de Carvalho 2011). Des-
halb erscheint die Forschung an alternativen, umweltfreundlichen und nachhaltigen Me-
thoden zur Herstellung von Energietrédgern und Grundchemikalien als wertvoller Beitrag

zur Loslésung von fossilen Energietragern und petrochemisch hergestellten Produkten.

Eine Mdglichkeit der nachhaltigen Produktion von Energietragern und Grundchemikalien
besteht in der Etablierung biotechnologischer Prozesse zur Verwertung von Synthese-
gas. Diese Gasmischung besteht hauptsachlich aus Kohlenstoffdioxid (CO2), Kohlen-
stoffmonoxid (CO) und Wasserstoff (Hz2) und kann aus der thermischen Behandlung
(Verbrennung/ Vergasung) von kohlenstoffhaltigen Abfallen oder als Abgas aus der
Stahlindustrie stammen (Quicker et al.; Molitor et al. 2016). Der Einsatz chemolithoau-
totropher Mikroorganismen spielt hier eine zentrale Rolle, da diese in der Lage sind, das
vorgelegte Synthesegas zu organischen Molekilen umzuwandeln (Kottenhahn et al.
2021; Kopke et al. 2011). Diese nachhaltige biotechnologische Anwendung wird auch
als Gasfermentation bezeichnet und bietet auf lange Sicht die Mdglichkeit, fossile Ener-

gietrager und petrochemisch hergestellte Produkte zu ersetzen.

Strikt anaerobe, acetogene Mikroorganismen kénnen unter autotrophen Bedingungen
CO- mit H, Gber den sogenannten Wood-Ljungdahl-Weg zu dem Stoffwechselzwischen-
produkt Acetyl-CoA reduzieren und somit COz-basierte Chemikalien in wassrigen Me-
dien mit hoher energetischer Effizienz von bis zu 70-90 % produzieren (Claassens et al.
2019). Naturliche Produkte sind Acetat und Ethanol, gefolgt von Butyrat, Butanol, 2,3-
Butandiol, Hexanoat und Hexanol, wobei die Bildung der C4- und C6-Produkt eher ge-
ring ausfallt. Die prinzipielle Moéglichkeit fir die rekombinante Produktion von Aceton,
Isopropanol, 3-Hydroxypropionat, Mevalonat, Isopren, Farnesen, Butansaurebutylester,
Methylethylketon und Isobutanol wurde bereits mit ausgewahlten acetogenen Mikroor-

ganismen im Labormalistab nachgewiesen (Bengelsdorf et al. 2018).
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2. Problemstellung und Zielsetzung

Der Klimawandel hervorgerufen durch intensive Nutzung fossiler Ressourcen macht
eine Reduktion der Treibhausgasemission erforderlich. Aus diesem Grund hat die Euro-
paische Kommission im September 2020 im Rahmen des Europaischen Green Deals
empfohlen, die Emissionen bis 2030 um mindestens 55 % gegenuber 1990 zu reduzie-
ren, um Europa zum ersten klimaneutralen Kontinent zu machen (European Commission
et al. 2021). Es besteht daher ein besonderes Interesse an der Entwicklung von Produk-
tionsverfahren, die auf der Verwendung von erneuerbaren Rohstoffen oder sogar Abfall
(beispielsweise Gasemissionen) beruhen. Die Nutzung von industriellen Prozess- und
Abgasen zur Herstellung von Kraftstoffen und Plattformchemikalien kdnnte vielverspre-
chend sein (Kottenhahn et al. 2021). Die Gasfermentation mit Synthesegas bietet in die-
sem Zusammenhang sowohl eine nachhaltige als auch 6kologische Lésung ohne den
Verbrauch von fossilen Ressourcen oder landwirtschaftlichen Nutzflachen. Synthese-
gas, welches hauptsachlich aus Wasserstoff (H.), Kohlenstoffdioxid (CO2) und Kohlen-
stoffmonoxid (CO) besteht, fallt bei einer Vielzahl von industriellen Prozessen als Neben-
oder Abfallprodukt an (Daniell et al. 2012). Bei der Stahlherstellung werden je nach Ver-
fahren beispielsweise etwa 50 % des eingesetzten Kohlenstoffs als Kohlenmonoxid (CO)
wieder ausgestoRen (Bengelsdorf et al. 2018). Diese Gasgemische kénnen jedoch von
acetogenen Mikroorganismen umgesetzt werden. Im Gegensatz zu chemischen Kataly-
satoren gelingt den Bakterien dies unter Umgebungsbedingungen sowie bei unter-
schiedlichsten Gaszusammensetzungen und Verunreinigungsgraden (Griffin und
Schultz 2012). Strikt anaerobe acetogene Mikroorganismen wie Bakterien der Gattung
Clostridium kdnnen dabei unter autotrophen Bedingungen Synthesegas lber den soge-
nannten Wood-Ljungdahl-Stoffwechselweg im Wesentlichen zu C2-Produkten wie Es-
sigsaure und Ethanol umsetzen. Die erste industrielle Gasfermentationsanlage zur Her-
stellung von Ethanol mit dem Mikroorganismus Clostridium autoethanogenum wurde
2018 mit einer Kapazitat von 46.000 Jahrestonnen Ethanol von LanzaTech in China in

Betrieb genommen (Weuster-Botz et al. 2020).

Die Gewinnung dieses wasserldslichen Endprodukts durch Destillation ist jedoch mit viel
Energieaufwand und hohen Kosten verbunden (Grootscholten et al. 2013). Zusatzlich
sind die geringen Produktkonzentrationen sowie die geringe Wertschépfung bei der Her-
stellung von Essigsaure und Ethanol ein grundlegendes Problem der biotechnologischen
Anwendung von Gasfermentationsprozessen. Eine Alternative ist die Verlangerung der
Kohlenstoffkette der gebildeten Produkte. Manche anaerobe Mikroorganismen sind auch
in der Lage, das Synthesegas zu langerkettigen Fettsduren und Alkoholen umzusetzen,

wobei insbesondere die zukunftige industrielle Herstellung von langerkettigen Alkoholen
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wie Butanol und Hexanol von Interesse ist. Diese sind aufgrund ihrer hohen Energie-
dichte sowie ihrer geringen hygroskopischen Aktivitat attraktiv (Kopke et al. 2011) und
koénnten direkt als sogenannte ,Drop-in“-Kraftstoffe, welche mit den aktuellen Verbren-
nungsmotorkonzepten kompatibel sind, Verwendung finden (Dirre und Eikmanns 2015).
Ebenso eignen sich die Alkohole fiir die industrielle Lésungsmittelindustrie oder als Platt-
formchemikalien fir die Umwandlung in Polymere (Abubackar et al. 2011). In diesem
Zusammenhang scheint insbesondere der Stamm Clostridium carboxidivorans aufgrund
seines breiten Produktspektrums interessant fir die Gasfermentation zu sein. Dieser ob-
ligat anaerobe und acetogene Mikroorganismus zeigt ideales Wachstum bei 37 °C sowie
pH 6,0 und ist in der Lage, Uber den autotrophen Acetyl-CoA-Stoffwechselweg aus Koh-
lenmonoxid neben den Hauptprodukten Acetat und Ethanol auch geringe Mengen an
Buttersaure und Hexansaure sowie an den korrespondierenden Alkoholen Butanol und
Hexanol zu bilden (Phillips et al. 2015; Liou et al. 2005).

C. carboxidivorans besitzt dariiber hinaus ein biphasisches Prozessverhalten: Bei einem
pH grofer oder gleich pH 6,0 zeigt dieser Mikroorganismus sowohl Wachstum als auch
die Bildung von organischen Sauren. In dieser acetogenen Phase sinkt der pH im wass-
rigen Medium aufgrund der Saurebildung, wobei das Wachstum nachlasst bis ein mini-
maler pH (meist zwischen pH 4,6 und pH 5,0) erreicht ist. Ab diesem Punkt setzt die
solventogene Phase ein, welche sich durch Alkoholbildung auszeichnet. Hier werden
zum einen die zuvor gebildeten organischen Sauren zu Alkoholen reduziert und zum
anderen Alkohole aus den Gaskomponenten neu synthetisiert (Doll et al. 2018; Ukpong
et al. 2012). Durch Hintereinanderschalten von zwei vollstandig kontrollierten, kontinu-
ierlich begasten und betriebenen Rihrkesselreaktoren kann die Raum-Zeit-Ausbeute bei
solchen zweiphasigen Gasfermentationsprozessen gesteigert werden. Hierbei erfolgt im
ersten Reaktor Wachstum und Saurebildung bei einem hdéheren pH, wahrend diese Sau-
ren im zweiten Reaktor bei einem niedrigeren pH zu den korrespondierenden Alkoholen
reduziert werden und ebenfalls eine Alkoholneubildung stattfindet (Weuster-Botz et al.
2020).

Eine Monokultur von C. carboxidivorans erreichte bei der kontinuierlichen Umsetzung
von CO in einer Rihrkessel-Kaskade, bestehend aus zwei hintereinander geschalteten
Ruhrkesselreaktoren mit pH 6,0 im ersten und pH 5,0 im zweiten Reaktor, um das
Sechsfache erhéhte Raum-Zeit-Ausbeuten flr die Alkohole im Vergleich zu den Ergeb-
nissen bei einem Satzverfahren. Auch die Gleichgewichts-Konzentrationen konnten mit
6,1 g L' Ethanol, 0,7 g L' Butanol und 0,1 g L' Hexanol im Durschnitt um das Dreifache
gesteigert werden (Doll et al. 2018).
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Ein essentieller Bestandteil der Gasfermentation ist die ausreichende Bereitstellung der
gasférmigen Substrate durch kontinuierliche Begasung, da oftmals von Stofftransportli-
mitierungen von der Gas- in die FlUissigphase aufgrund der geringen Wasserloslichkeit
von beispielsweise Kohlenmonoxid ausgegangen werden muss (Liew et al. 2016). Eine
Madglichkeit zur Steigerung der Loéslichkeit ist die Erhéhung der Partialdriicke der einzel-
nen Gase (Hurst und Lewis 2010; Kantzow und Weuster-Botz 2016). Jedoch kann diese
Partialdruckerhéhung einen Einfluss auf das Wachstum und die Produktbildung der Mik-
roorganismen zur Folge haben. Unterschiedlich angelegte Kohlenmonoxidpartialdriicke
haben bei C. carboxidivorans gezeigt, dass eine geringe Sensitivitdt gegenuber hohen
Partialdriicken besteht. Es wurde sogar ein geeigneter CO-Partialdruck von 600-800
mbar CO bei einem unkontrollierten pH bestimmt, da hier hohe spezifische Wachstums-
raten sowie gute Alkohol-zu-Saure-Verhaltnisse im Satzbetrieb erreicht werden konnten
(Doll 2018).

Eine weitere Mdglichkeit, die Produktkonzentrationen der langerkettigen Produkte (ohne
gentechnische Modifzierung) zu steigern, ist die zusatzliche Verwendung eines soge-
nannten kettenverlangernden anaeroben Mikroorganismus in Kombination mit einem
acetogenen Mikroorganismus. Clostridium kluyveri zeichnet sich durch seinen spezifi-
schen Stoffwechsel, der umgekehrten 3-Oxidation, aus. Hierbei wird vorgelegtes Acetat
und Ethanol heterotroph durch Kettenverlangerung zu den C4- und C6-Verbindungen
Butyrat und Hexanoat sowie geringen Mengen Octanoat und Wasserstoff umgesetzt
(Spirito et al. 2014). Die Bedingungen fiir das ideale Wachstum dieses obligat anaeroben
Mikroorganismus liegen bei 37 °C und pH 6,8 (Seedorf et al. 2008).

C. kluyveri zeigt eine Abhangigkeit von Wachstum und Produktbildung vom pH (Kenealy
et al. 1995). Eine Erhéhung auf pH 7,5 hatte einen fast vollstandigen Substratverbrauch
sowie beinahe ausschlielBliche Hexanoatbildung zur Folge, wahrend ein niedrigerer pH
5,5 zu einem verringerten Umsatz der Substrate Acetat und Ethanol sowie zu einer Ver-
schiebung der Produktbildung in Richtung des kurzkettigen Produkts Butyrat gefuhrt hat
(Yu et al. 2019).

Auch die Verfligbarkeit der Substrate Acetat und Ethanol sowie das Substratverhaltnis
zueinander kénnen Einfluss auf das Produktspektrum haben. Acetat wird zur Stimulation
der Kettenverlangerung bendtigt, sodass mit Ethanol als alleinigem Substrat keine lan-
gerkettigen Produkte gebildet werden kdnnen (Candry et al. 2018). Zwischen Wachstum
und Produktbildung von C. kluyveri sowie der vorliegenden Ethanolkonzentration gibt es
eine starke Abhangigkeit, wobei die hdchsten Hexanoatkonzentrationen von 21,4 g L'

mit 15 g L' Ethanol als Substrat im Rihrkesselreaktor im Satzprozess erreicht werden
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konnten (San-Valero et al. 2019). Das ideale Ethanol:Acetat-Verhaltnis wird zu 2,5:1 for-
muliert (Seedorf et al. 2008).

Da kontinuierlich betriebene Bioprozesse eine Moglichkeit sind, die Raum-Zeit-Ausbeu-
ten weiter zu erhdhen, wurde die Kettenverlangerung einer Monokultur von C. kluyveri
in einem kontinuierlich betriebenen Ruhrkesselreaktor untersucht. Als Zulauf diente hier
die Fermentationsbriihe einer Synthesegasfermentation mit C. autoethanogenum. Der
kontinuierliche Prozess fuhrte zu einem Kohlenstoffumsatz von 90 % mit C. kluyveri bei
pH 7,0 und erreichte eine Hexanoatproduktion mit einer Raum-Zeit-Ausbeute von
4,1gL"d " (Gildemyn et al. 2017).

Die von C. kluyveri gebildeten Produkte Butyrat und Hexanoat kénnen von C. car-
boxidivorans in der solventogenen Phase wiederum zu den korrespondierenden Alko-
holen Butanol und Hexanol reduziert werden, wodurch sich die Wertschépfung der Fer-

mentation von Synthesegas deutlich erhéhen wirde (Ukpong et al. 2012) (Abb. 2-1).

C. kluyveri

Kettenverlangerung via reverser 3-Oxidation

Ethanol Butyrat Butanol
co/co, |mp » ¥ Y
Acetat Hexanoat Hexanol
C. carboxidivorans C. carboxidivorans
Acetogene Wachstumsphase Solventogene Phase

Abbildung 2-1 Schematische Darstellung der Produktion von Butanol und Hexanol aus CO und
COz2 mit einer synthetischen Ko-Kultur aus C. carboxidivorans und C. kluyveri.

Die Verwendung von Ko-Kulturen bietet also Vorteile im Vergleich zu Monokulturen, wie
beispielsweise der effizienten Umsetzung von komplexen Substraten und die Moglich-
keit, ein breites Spektrum an Produkten kombiniert mit hohen Produktausbeuten zu er-
zielen. Daher ist es nicht Uberraschend, dass auch die Zahl der untersuchten Ko-Kultu-
ren mit Clostridien in den letzten 20 Jahren erheblich zugenommen hat (Du et al. 2020).
Dennoch weisen die idealen Bedingungen fir Wachstum und Produktbildung des ace-
togenen Mikroorganismus C. carboxidivorans und des heterotrophen kettenverlangern-
den Mikroorganismus C. kluyveri einige Unterschiede auf. Um die Umsetzung von Koh-
lenmonoxid zu langerkettigen Alkoholen durch eine Kultivierung beider Mikroorganismen
gemeinsam in einem einzigen Rihrkesselreaktor zu ermdéglichen, missen daher zu-

nachst geeignete Reaktionsbedingungen identifiziert werden.
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Zunachst werden hierflr einzelne Satzprozesse bei 37 °C in Rihrkesselreaktoren mit
einer Reinkultur von C. carboxidivorans und CO/CO,-Zufuhr sowie mit einer Reinkultur
von C. kluyveri unter Zufuhr von Acetat und Ethanol als Kohlenstoffquellen durchgefihrt.
Das Ziel ist dabei, eine gemeinsame Medienzusammensetzung sowie einen gemeinsa-
men pH fir Wachstum und Produktbildung der beiden Stdmme zu ermitteln, da bei dy-

namischen Prozessen viele Prozesskenntnisse in kurzer Zeit gewonnen werden kénnen.

Im Gegensatz zu C. carboxidivorans wird eine starke Sensitivitat von C. kluyveri gegen-
Uber CO vermutet (Diender et al. 2016). Dieser Effekt wurde jedoch noch nicht genauer
untersucht, weswegen im Rahmen dieser Arbeit eine Inhibierungsstudie mit variierenden
CO-Partialdriicken mit C. kluyveri Reinkulturen in vollstandig kontrollierten, kontinuierlich
begasten Ruhrkesselreaktoren durchgefiihrt wird. Da das Produktspektrum von C. car-
boxidivorans abhangig vom Eingangs-CO-Partialdruck ist, wird auch der Einfluss variie-
render Substratverhaltnisse von Ethanol zu Acetat auf die Kettenverlangerungsaktivitat

von C. kluyveri untersucht.

Daraufhin wird der Einfluss variierender Gaszusammensetzungen ebenfalls auf das
Wachstum und die Produktbildung der Ko-Kultur aus C. carboxidivorans zusammen mit
C. kluyveri untersucht. Dabei soll ein CO-Partialdruck identifiziert werden, bei dem so-
wohl Wachstum beider Mikroorganismen méglich ist, als auch ein gutes Alkohol-zu-

Saure-Verhaltnis der erzielten Produkte erreicht wird.

Die Steigerung der Raum-Zeit-Ausbeute durch eine raumlich entkoppelte, zweistufige
Prozessfihrung wird im Zuge dieser Arbeit ebenfalls mit einer Ko-Kultur bestehend aus
C. carboxidivorans und C. kluyveri untersucht. Durch die Anwesenheit von C. kluyveri
sollen im ersten Bioreaktor vermehrt die langerkettigen Fettsduren Butyrat und Hexanoat
gebildet werden, welche anschlielRend im zweiten Reaktor bei einem niedrigeren pH von
C. carboxidivorans zu den korrespondierenden Alkoholen Butanol und Hexanol reduziert
werden sollen. Dadurch sollten sich die Raum-Zeit-Ausbeuten sowie die Produktkon-
zentrationen der langerkettigen Produkte durch die Verwendung einer synthetischen Ko-

Kultur im kontinuierlichen, zweistufigen Prozess weiter verbessern lassen.
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3. Theoretische Grundlagen

3.1. Biologische Grundlagen - Clostridium carboxidivorans

Clostridium carboxidivorans P7T (DSM 15243) ist ein obligat anaerober und acetogener
Mikroorganismus, welcher aus dem Sediment in einem landwirtschaftlichen Klarteich
isoliert wurde und einzeln oder in Paaren als grampositives Stabchen (0,5 x 3 ym) vor-
kommt (s. Abb. 3-1). Dieser Mikroorganismus ist in der Lage, Sporen zu bilden und be-
wegt sich durch eine peritriche Begeiselung fort. Der fur Wachstum optimale Tempera-
turbereich des mesophilen Bakteriums liegt zwischen 37-40 °C und bei pH 6,2, wobei
Satzkultivierungen von 24°C bis 42°C beziehungsweise von pH 4,4 bis pH 7,2 mdglich
sind (Liou et al. 2005; Fernandez-Naveira et al. 2016).

C. carboxidivorans kann mit zahlreichen heterotrophen Kohlenstoffquellen wie Ribose,
Xylose, Glucose, Galactose, L-Arabinose, Mannose, Rhamnose und Sucrose wachsen,
aber auch Alkohole wie Glycerin, Ethanol, Propanol, 2-Propanol und Butanol zum
Wachstum nutzen. Eine weitere Mdglichkeit des Wachstums stellen Aminosauren wie
Glutamat, Aspartat, Histidin, Asparagin, Serin, Alanin sowie quartare organische Ammo-

niumverbindungen wie Betain und Cholin dar (Liou et al. 2005).

Weiterhin konnte auch autotrophes Wachstum Uber den Acetyl-CoA-Stoffwechselweg
festgestellt werden. Hierbei wurden die Gaskomponenten Kohlenstoffmonoxid (CO) und
Kohlenstoffdioxid (CO.) sowie Wasserstoff (H.) verwendet. (Liou et al. 2005).

Abbildung 3-1 Elektronenmikroskopische Aufnahme von C. carboxidivorans durch Liou et al.
(2005). Der gezeigte Balken entspricht einer Lange von 1 um.
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3.1.1. Heterotropher Metabolismus

Uber den heterotrophen Stoffwechselweg (s. Abb. 3-2) ist C. carboxidivorans in der
Lage, aus einem Mol Glucose zwei Mol Pyruvat unter Freisetzung von zwei Adeno-
sintriphosphat (ATP) und vier Reduktionsaquivalenten tber Substratkettenphosphorylie-
rung zu bilden (Drake et al. 2006). Durch das Enzym Pyruvat-Ferredoxin-Oxidoreduk-
tase (POR) werden zwei Mol Pyruvat zu zwei Mol Acetyl-Coenzym A (Acetyl-CoA) oxi-
diert, wobei hierbei 2 Mol CO; und vier weitere Reduktionsaquivalente pro Molekil Glu-
kose gebildet werden. Acetyl-CoA stellt den Verbindungspunkt zwischen Heterotrophie
und Autotrophie dar, da dieses Zwischenprodukt im weiteren Verlauf mit den Enzymen
Phosphotransacetylase und Acetatkinase Uber Acetyl-Phosphat zu Acetat umgewandelt
werden kann (Ljungdahl und Wood 1969; Ragsdale und Pierce 2008). Dabei werden

wiederum 2 Molekile ATP Uber Substratkettenphosphorylierung gewonnen.

|
|
: Eloenss G/yko/yse:
|
|
| 2 ATP I
|
|
| 2Pyruvat 4[H] |
(CPFor ]
2CO,
2 Acetyl-CoA 41H] l
PTA —— > .
: 2CO, :
2 Acetyl-P : 8 [H] :
| |
ACK I\» 2ATP | |
| |
2 Acetat : Acetat :
| |
|
|

Abbildung 3-2 Homoacetogene Verwertung von Glucose zu Acetat Uiber die Glykolyse sowie
den reduktiven Acetyl-Co-A-Weg. Enzyme: Pyruvat-Ferredoxin-Oxidoreduktase (PFOR);
Phosphotransacetylase (PTA); Acetatkinase (ACK). Abbildung abgeandert nach (Drake et al.
2008) sowie (Schuchmann und Miiller 2014).

Die zuvor gewonnene zwei Mol CO- und die acht Reduktionsaquivalente kénnen zusatz-
lich Gber den reduktiven Acetyl-CoA-Stoffwechselweg zu einem Mol Acetat reduziert
werden. Dieser Mechanismus ist detailliert im folgenden Abschnitt 3.1.3 beschrieben.
Aus einem Mol Glucose kdénnen somit exergon drei Mol Acetat gebildet werden
(AG° = -311 kJ mol'") (Gleichung 3.1-3.3) (Mdiller et al. 2004).
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Oxidation:
CeH1206 + 4 ADP +4P;+2H,0 > 2CH3COOH+2CO,+4ATP+8[H] (3.1)
Reduktion:
2C0O2;+8[H] - CH3COOH +2H.0 (3.2)
Netto:
CeH1206 + 4 ADP +4 P; > 3 CH3COOH+ 4 ATP (3.3)

3.1.2. Autotropher Metabolismus

Zur Umsetzung autotropher Substrate verwenden Acetogene den reduktiven Acetyl-
CoA-Weg zur Energiekonservierung und Kohlenstofffixierung. Nach ihren Entdeckern
wird er auch als Wood-Ljungdahl-Stoffwechselweg bezeichnet (Ragsdale 2008). Der
Acetyl-CoA-Stoffwechselweg ermdglicht die schrittweise Reduktion von CO2zum Acetyl-
CoA und dient dabei der Kohlenstoffassimilierung (Drake et al. 2006; Drake et al. 2008).

Der autotrophe Acetyl-CoA-Stoffwechselweg ist graphisch in Abbildung 3-3 dargestellt
und besteht aus zwei reduktiven linearen Reaktionsketten, dem Methyl-Zweig und dem
Carbonyl-Zweig. Der Stoffwechselweg funktioniert sowohl mit den Substraten CO, und
Ha, als auch mit CO als alleinige Kohlenstoff- und Energiequelle. Abhangig von der Koh-
lenstoffquelle wird im Methylzweig entweder CO- direkt eingespeist oder CO mittels ei-
ner bifunktionellen CO-Dehydrogenase/Acetyl-CoA-Synthetase durch die biologische
Wassergas-Shift-Reaktion oxidiert, wobei die fur die reduktiven Schritte bendtigten Re-
duktionsaquivalente [H] generiert werden. Zur Generierung von Reduktionsaquivalenten
[H] kann ebenfalls H, als Energiequelle zusammen mit einer Hydrogenase verwendet
werden (Gl. 3.4- und.5):

CO+H,0 <+—>  COy+2H'+2¢e (3.4)
2 H, «—— 2H'+2e (3.5)

CO;2 wird im Methylzweig schrittweise enzymatisch reduziert, wobei es im ersten Schritt
durch die Formiatdehydrogenase unter Aufwand zweier Reduktionsaquivalente zu For-
miat reduziert wird. Anschlieend wird Tetrahydrofolat (THF) unter ATP-Verbrauch mit-
tels der Formyl-THF-Synthetase an das Formiat gebunden und es entsteht Formyl-THF.
Unter der Abspaltung von Wasser wird Formyl-THF durch die Formyl-THF-Cyclohydro-

lase zu Methenyl-THF umgewandelt
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Abbildung 3-3 Vereinfachte schematische Darstellung des reduktiven Acetyl-CoA-Weges mit
Methyl- und Carbonyl-Zweig. Abkirzungen: CO-Dehydrogenase/Acetyl-CoA-Synthetase
(CODH/ACS); Adenosintriphosphat (ATP); Tetrahydrofolat (THF); Coenzym A (HSCoA); Mono-
phosphat (Pi); Corrinoid-Eisen- Schwefel-Protein (CoFeS-P). Abgeandert nach (Wilkins und
Atiyeh 2011; Drake et al. 2008)

Im nachsten Schritt wird Methenyl-THF mittels der Methylen-THF-Dehydrogenase zu-
nachst zu Methylen-THF und durch die Methylen-THF-Reduktase weiter zu Methyl-THF
unter einem Gesamtverbrauch von 4 Reduktionsaquivalenten reduziert. Mittels der Me-
thyltransferase wird im letzten Schritt des Methylzweiges die Methyl-Gruppe auf ein Cor-
rinoid-Eisen-Schwefel-Protein (CoFeS-P) libertragen, welches sich anschlieend an die
Untereinheit der CO-Dehydrogenase/Acetyl-CoA-Synthase anlagert. Im Carbonylzweig
wird entweder CO; unter dem Verbrauch zweier Reduktionsaquivalente zu CO reduziert
oder CO direkt als Carbonyl-Gruppe verwendet. Zusammen mit der Methylgruppe aus
dem Methylzweig wird mit Hilfe der CO-Dehydrogenase/Acetyl-CoA-Synthase das Ace-

tyl-CoA gebildet. Dieses kann nun fir den Aufbau von Biomasse und anderen anabolen
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Reaktionen oder zur Bildung von Acetat Uber Acetyl-Phosphat verwendet werden, wobei

zusatzlich ATP generiert wird und das CoA erneut zur Verfligung steht.

Aufgrund des Verbrauchs eines ATP durch die Bindung von Formiat an THF, liefert der
Acetyl-CoA-Weg keinen Nettoenergiegewinn (Ljungdahl und Wood 1969; Drake et al.
2008; Ragsdale und Pierce 2008).

Wenn CO: als Kohlenstoffquelle zur Verfligung steht, wird eine Elektronenquelle wie H»
oder CO bendtigt. Einige Acetogene sind in der Lage, CO als alleiniges Substrat flir den
autotrophen Stoffwechsel zu nutzen, wohingegen andere acetogene Mikroorganismen
dazu nicht in der Lage sind, sondern zusatzlich geringe Mengen CO; bendtigen (Raja-
gopalan et al. 2002). Fur C. carboxidivorans wurde sowohl die Notwendigkeit einer zu-
satzlichen COz-Bereitstellung (Doll 2018) als auch eine Nutzung von CO als alleiniges

Substrat beschrieben (Fernandez-Naveira et al. 2016).

3.1.3. Produktbildung und Produktinhibierung

Neben Acetat kann C. carboxidivorans aus Acetyl-CoA auch langerkettige Produkte bil-
den. Hierzu zahlen Butyrat, Butanol, Hexanoat und Hexanol (Liou et al. 2005;
Fernandez-Naveira et al. 2017). Der Stoffwechselweg ausgehend von Acetyl-CoA zu

diesen Produkten ist in Abbildung 3-4 veranschaulicht.

Ethanol kann Uber zwei Wege gebildet werden. Dabei kann zum einen Acetyl-CoA Uber
die Reduktion zu Acetaldehyd mittels bifunktioneller Aldehyd/Alkohol-Dehydrogenasen
(ADHE) weiter zu Ethanol reduziert werden, wobei insgesamt 4 Reduktionsaquivalente
verbraucht werden. Zum anderen kann Acetat mittels einer Ferredoxinabhangigen Alde-
hyd:Ferredoxin-Oxidoreduktase (AOR) unter Verbrauch von 2 Reduktionsaquivalenten
zu Acetaldehyd reduziert werden. Das Acetaldehyd kann dann wieder durch eine Alde-
hyd/Alkohol-Dehydrogenase (ADHE) zu Ethanol reduziert werden, wobei erneut 2 Re-

duktionsaquivalente verbraucht werden.

Unter der Verwendung der Enzyme Thiolase (THLA), 3-Hydroxy-Butyryl-CoA-Dehydro-
genase (HBD), Crotonase (CRT) und Butyryl-CoA-Dehydrogenase (BCD) kann Acetyl-
CoA Uber die Intermediate Acetoacetyl-CoA, 3-Hydroxy-Butyryl-CoA und Crotonyl-CoA
Uber vier weitere Reaktionsschritte zu Butyryl-CoA verlangert werden. Der letzte Reak-
tionsschritt ist hierbei Ferredoxin-abhangig und es werden insgesamt 4 Reduktionsaqui-
valente bendtigt. Butyryl-CoA kann im Anschluss von einer Phosphotransferase (PTF)
phosphoryliert werden und Uber eine Butyratkinase (BUK) unter Bildung von ATP zu

Butyrat umgesetzt werden.
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Abbildung 3-4 Autotrophe Produktbildung von C. carboxidivorans, ausgehend von Acetyl-CoA
mit folgenden Enzymen: ACK (Acetatkinase), ADH (Alkoholdehydrogenase), ADHE (Aldehyd/Al-
kohol-Dehydrogenase), ADHE2 (Aldehyd/Alkohol-Dehydrogenase), ALDH (Aldehyd-Dehydro-
genase), AOR (Aldehyd:Ferredoxin-Oxidoreduktase), BCD (Butyryl-CoA-Dehydrogenase), BUK
(Butyratkinase), CRT (Crotonase), HBD (3-Hydroxy-Butyryl- CoA-Dehydrogenase), FAK
(Fettsaurekinase), PTA (Phosphotransacetylase), PTF (Phosphotransferase), THLA (Thiolase).
Enzyme, welche mit einem * gekennzeichnet wurden, sind noch nicht vollstédndig charakterisiert
worden. Acetyl-P: Acetyl-Phosphat, Butyryl-P: Butyryl-Phosphat, Hexanoyl-P: Hexanoyl-Phos-
phat. Abbildung nach (Daniell et al. 2012; Fernandez-Naveira et al. 2017; Bengelsdorf et al. 2018;
Lauer et al. 2022).

Analog zu der Umsetzung von Acetat zu Ethanol ist daraufhin eine Bildung von Butanol
aus Butyrat mdglich. Hierbei findet zunachst eine Ferredoxin-abhangige Reduktion zu
Butyraldehyd uber eine Aldehyd:Ferredoxin-Oxidoreduktase (AOR) statt. Anschliel3end
Iasst sich dieses unter Verbrauch von 2 Reduktionsaquivalenten mit Hilfe einer bifunkti-

onalen Aldehyd/Alkohol-Dehydrogenase (ADHEZ2) zu Butanol reduzieren. Zusatzlich ist
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eine direkte Bildung von Butanol ausgehend vom Butyryl-CoA Uber die Aldehyd/Alkohol-
Dehydrogenase (ADHE?2) und Butyraldehyd mdglich. Hierbei werden vier Reduktions-
aquivalente verbraucht. Von Butyryl-CoA aus erfolgt die Bildung der C6-Produkte Hexa-
noat und Hexanol durch Kondensation eines weiteren Acetyl-Coenzym A unter Abspal-
tung eines Coenzym A. Uber die Intermediate 3-keto-Hexanoyl-CoA, 3-Hydroxy-Hexa-
noyl-CoA und trans-2-Hexanoyl-CoA wird Hexanoyl-CoA gebildet. Die hierfir notwendi-
gen Enzyme sind jenen der Butyryl-CoA Synthese sehr dhnlich aber wurden jedoch noch
nicht vollstadndig charakterisiert (Seedorf et al. 2008). Entsprechend der Bildung von
Ethanol und Butanol wird davon ausgegangen, dass auch eine Hexanol Bildung Gber
zwei Wege maoglich ist. Zum einen kann Hexanoyl-CoA uber Hexanoyl-Phosphat zu He-
xanoat umgesetzt und Ferredoxin-abhangig zu Hexaldehyd reduziert werden. Anschlie-
Rend kann hieraus Hexanol gebildet werden. Zum anderen ist eine direkte Umsetzung
von Hexanoyl-CoA zu Hexaldehyd mit Hilfe einer Aldehyd/Alkohol-Dehydrogenase
(ADHEZ2) mdglich. Die Bildung der einzelnen Produkte sowie die freie Enthalpie ist sto-
chiometrisch in Gleichung (3.6) — (3.17) veranschaulicht. Hierbei wird CO als Substrat-
definiert (Daniell et al. 2012; Fernandez-Naveira et al. 2017; Bengelsdorf et al. 2018;
Lauer et al. 2022).

4 CO + 2 H,0 — CH3COOH + 2 CO, AG® = -154,6 k mol"  (3.6)
6 CO + 3 H,0 — C,HsOH + 4 CO, AG®=-217,4kdmol'  (3.7)
10 CO + 4 H,0 — CH3(CH,),COOH +6 CO,  AG®=-420,8 kJmol'  (3.8)
12 CO + 5 H,0 — C4HgOH + 8 CO, AG® = -486,4 kJ mol"  (3.9)
16 CO + 6 H,0 — CH3(CH,),COOH + 10 CO, AG® =-656,0 k mol"  (3.10)
18 CO + 7 H,0 — CgH430H + 12 CO, AG® = -753,0 kd mol"  (3.11)
4 Hy + 2 CO, — CHCOOH + 2 H,0 AG®=-743kJmol"  (3.12)
6 Hy + 2 CO, — CyHsOH + 3 H,o0 AG®=-97,0kJ mol"  (3.13)
10 Hp + 4 CO, — CH3(CH,),COOH + 6 H,0  AG®=-220,2kJ mol"  (3.14)
12 Hy + 5 CO, — C4HgOH + 7 H,0 AG® = -2456 kJ mol'  (3.15)
16 Hy + 6 CO, — CH3(CH,),COOH + 10 H,0 AG°=-341,0kJ mol"  (3.16)
18 Hy + 6 CO, — CgHy30H + 11 H,0 AG® = -395,0 kd mol'  (3.17)
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Bei acetogenen Clostridien wie C. carboxidivorans kann die Produktbildung in Satzpro-
zesse ohne pH-Kontrolle in zwei Phasen unterteilt werden: die acetogene Phase, in der
organische Sauren wie Acetat gebildet werden, und die solventogene Phase, in der die
gebildeten organischen Sauren bei einem niedrigeren pH zu den entsprechenden Alko-
holen reduziert werden (Ukpong et al. 2012; Hurst und Lewis 2010). Die in der acetoge-
nen Phase gebildeten Sauren kdnnen aufgrund des héheren extrazellularen pH im Ver-
gleich zum Cytoplasma durch Diffusion die Zellmembran durchdringen, im Inneren der
Zelle deprotonieren und dabei den lebenswichtigen Protonen-Gradienten der Zelle im
Laufe der Zeit stéren (Herrero 1983; Bowles und Ellefson 1985). Eine Reduktion der
Fettsduren zu den entsprechenden Alkoholen in der solventogenen Phase flhrt zu ei-
nem Anstieg des externen pH (Jones und Woods 1986) und kann daher als adaptive
Antwort auf die inhibitorischen Effekte der gebildeten S&uren und somit als Uberlebens-
mechanismus der Zellen angesehen werden (Dirre 2005; Kumar et al. 2014). Wahrend
der solventogenen Phase ist zusammen mit einem steigenden pH ein ausbleibendes
Wachstum zu verzeichnen (Ukpong et al. 2012), wobei sich die Zellen durch diese Ver-

haltensweise selbst erhalten und Sporen bilden (Daniell et al. 2012).

Da der pH des Prozessmediums demnach einen nicht vernachlassigbaren Einfluss bei
der Produktbildung hat (Abubackar et al. 2011), sind in Abbildung 3-5 die Dissoziations-
gleichgewichte flir Essigsaure/Acetat, Buttersdure/Butyrat und Hexansaure/Hexanoat
dargestellt. Dabei sind die Anteile der protonierten und deprotonierten Saurespezies in
Abhangigkeit des jeweiligen pH gezeigt, wodurch die Rolle des pH beim Vorliegen der
Saureformen verdeutlicht wird. Der pKs-Wert gibt dabei an, wie stark oder schwach eine

Saure in wassriger Losung ist.

Weiterhin spielen auch die gebildeten Produktkonzentrationen der Alkohole Ethanol, Bu-
tanol und Hexanol eine nicht vernachlassigbare Rolle bei der Kultivierung von C. car-
boxidivorans. Wahrend erst bei einer vorgelegten Ethanolkonzentration von 40 g L' das
Wachstum um 50 % reduziert war (Costa und Moreira 1983), waren bereits Konzentra-
tionen zwischen 7 g L' und 13 g L' Butanol fiir denselben Effekt ausreichend (Jones
und Woods 1986; Woods 1995). Es wird vermutet, dass, aufgrund der Integritat des
hydrophoben Butanol in die Phospholipidmembran und der damit verbundenden Veran-
derung von Phospholipidmembrankomponenten, die erhdhte Toxizitat von Butanol von
einer erhéhten Zellmembranfluiditat resultiert (Jones und Woods 1986; Bowles und El-
lefson 1985; Vollherbst-Schneck et al. 1984). Der Effekt der erhéhten Membranfluiditat
aufgrund der niedrigeren Polarisierung der Molekile nimmt hierbei mit der Kettenlange

der Alkohole zu (Fernandez-Naveira et al. 2017).
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Abbildung 3-5 Darstellung der Dissoziationsgleichgewichte fur Acetat/Essigsaure (A), Buty-
rat/Buttersaure (B) und Hexanoat/Hexansaure (C) mit den entsprechenden Molanteilen der pro-
tonierten und deprotonierten Sauren in reinem Wasser bei 25 °C in Abhangigkeit des pH. Die
vertikalen Linien markieren die pKs-Werte: pKs (Acetat/Essigsaure): 4,76; pKs (Butyrat/Butter-
saure): 4,82; pKs (Hexanoat/Hexansaure): 4,85. Abbildung nach (Doll 2018).

Aufgrund der Fahigkeit aus gasférmigen Substraten neben C2- auch C4- und C6-Alko-
hole bilden zu kénnen, gilt C. carboxidivorans als ein vielversprechender Mikroorganis-
mus flr die Synthesegasfermentation. Die bisher maximal erzielten Konzentrationen lie-
gen jedoch nur bei 5,55 g L' Ethanol, 2,66 g L' Butanol und 1,0 g L' Hexanol (Phillips
et al. 2015; Fernandez-Naveira et al. 2016).

Biogene Synthesegase kdnnen Verunreinigungen wie beispielsweise NHs, H>S und NOx
enthalten. Es konnte bereits gezeigt werden, dass insbesondere Stickoxide wie Nitrat
und Nitrit negative Auswirkungen auf Wachstum und Produktbildung von C. car-
boxidivorans haben. Eine Bereitstellung von Sulfid in Form von Thioacetamid (1 g S L")
hatte hingegen bei C. carboxidivorans in Satzprozessen ohne pH-Kontrolle zu einer Ver-
dopplung der maximalen BTM- und Ethanolkonzentrationen gefuhrt (Riickel et al. 2021).
Eine kontinuierliche Zugabe von 0,05 mM L' h”' Schwefel hatte bei C. ragsdalei bei ei-
nem kontrollierten pH 5,5 sogar eine dreifach erhdhte Ethanolkonzentration mit insge-

samt verbesserten Alkohol:Saure-Verhaltnissen zur Folge (Oliveira et al. 2022).
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3.2. Biologische Grundlagen - Clostridium kluyveri

Bei Clostridium kluyveri handelt es sich um einen stabchenférmigen, sporenbildenden
und obligat anaeroben Mikroorganismus, der erstmals 1937 aus Klarschlamm eines Ka-
nals in Delft (Barker und Taha 194 1) und spater aus dem Pansen grof3er Pflanzenfresser
(Weimer und Stevenson 2012) isoliert wurde. Der ideale Temperaturbereich des meso-
philen Organismus fir Wachstum liegt zwischen 35°C und 37°C, wobei Wachstum auch
zwischen 22°C und 45°C mdglich war. Eine Satzkultivierung kann zwischen pH 4,8 bis
pH 9,2 erfolgen wobei pH 6,8 optimal flir das Wachstum ist (Kenealy und Waselefsky
1985; Barker und Taha 1941). Der Mikroorganismus besitzt ein zirkulares Chromosom
von 3,96 Mbp und ein zirkulares 59-kb-Plasmid, dessen Funktion nicht bekannt ist (See-
dorf et al. 2008).

Clostridium kluyveri gilt als Modellorganismus fir die Kettenverlangerung von Carbon-
sauren uber den umgekehrten B-Oxidationsweg und diente in den 1950er Jahren als
Grundlage fur die Untersuchungen der Fettsauresynthese und -oxidation (Seedorf et al.
2008). Die Stoffwechselwege der umgekehrten -Oxidation, oder auch als Ethanol-Ace-
tat-Fermentation bezeichnet, dienen der Energiegewinnung, wobei die Hauptsubstrate
Ethanol und Acetat zu Butyrat und Hexanoat sowie Wasserstoff umgesetzt werden (Spi-
rito et al. 2014; Li et al. 2008).

Abbildung 3-6 Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen von C. kluyveri (Bielzer 2019).

Weitere mogliche Substratmischungen sind Butyrat, Propionat oder Succinat zusammen
mit Ethanol, sowie Acetat mit Propanol. Durch die Verwendung einer C3-Verbindung als
Substrat kann eine ungerade Anzahl der Kohlenstoffatomkette erzeugt werden (Kenealy
und Waselefsky 1985; Weimer und Stevenson 2012; Bornstein und Barker 19483,
1948b; Zou et al. 2018).
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3.2.1. Kettenverlangerung via umgekehrter g-Oxidation

Die Kettenverlangerung von Acetat und Ethanol zu Butyrat und Hexanoat kann in drei

Schritte aufgeteilt werden und ist in Abbildung 3-7 dargestellt:

Im ersten Schritt wird Ethanol mittels einer NAD-abhangigen Ethanoldehydrognease
(ADH) zu Acetaldehyd oxidiert und anschlie®Rend mit Hilfe einer Aldehyd-Dehydrogenase
(ALD) zu Acetyl-CoA umgesetzt, wodurch pro Mol Ethanol zwei Molekile NADH gene-
riert werden. Ein kleiner Teil des verfligbaren Ethanols wird, abhangig von den vorherr-
schenden thermodynamischen Bedingungen, fir die Gewinnung von ATP verwendet,
indem Acetyl-CoA mittels Phosphotransacetylase (PTA) und Acetatkinase (ACK) durch
Substratkettenphophorylierung zu Acetat umgesetzt wird (Gl. 3.18-3.19) (Angenent et
al. 2016; Seedorf et al. 2008):

C,HsOH + 2 NAD* + CoA — Acetyl-CoA + 2 NADH + 2 H* (3.18)
Acetyl-CoA + ADP + P, — CH;COO" + ATP + CoA + H* (3.19)

Dieser Stoffwechselweg dient der Kettenverlangerung der Kohlenstoffkette von Acetat
um jeweils 2 Kohlenstoffatome zu Butyrat weswegen im zweiten Schritt die umgekehrte
B-Oxidation durch die Kopplung eines weiteren Acetyl-CoA an das zuvor gebildeten
Acetyl-CoA mittels Acetoacetyl-CoA Thiolase (Acetyl-CoA-Acetyltransferase, THL) ein-
geleitet wird. Dieses Molekiil wird dann im weiteren Verlauf mittels NADP-abhangiger
3-Hydroxybutyryl-CoA-Dehydrogenase (HBD) zu 3-Hydroxybutyryl-CoA reduziert und
anschlief’end mit Hilfe der CoA-Dehydratase (CRT) zunachst zu Crotonyl-CoA und
weiter zu Butyryl-CoA dehydriert, katalysiert durch die NAD-abhangige Butyryl-CoA-
Dehydrogenase (BcdA/EtfAB). Die Kopplung von Butyryl-CoA an Acetat als Elektro-
nenakzeptor, katalysiert von der Acetat-CoA-Transferase (CAT3), fUhrt zur Bildung von
Butyrat und zur Freisetzung von Acetyl-CoA. Acetyl-CoA kann daraufhin den Zyklus er-
neut durchlaufen, indem es an ein weiteres Acetyl-CoA-Molekul gekoppelt wird, wel-
ches durch die Ethanoloxidation bereitgestellt wird (Spirito et al. 2014; Lynen und
Ochoa 1953).

Der dritte Schritt besteht aus einem weiteren Zyklus, wobei in diesem Fall Butyrat zu
Hexanoat verlangert wird, indem Butyryl-CoA nicht als Butyrat ausgeschleust wird,
sondern wiederum an ein Molekul Acetyl-CoA gekoppelt wird. Die Kettenverlangerung
erfolgt auf dieselbe Weise, wobei die Zwischenprodukte 3-Keto-Hexanoyl-CoA, 3-Hyd-
roxy-Hexanoyl-CoA, Hex-2-Enoyl-CoA und Hexanoyl-CoA sind (Spirito et al. 2014;
Seedorf et al. 2008; Zou et al. 2018). In manchen Fallen wurde sogar von einer weite-

ren Verlangerung zu Octanoat berichtet (Reddy et al. 2018).
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Abbildung 3-7 Darstellung der reversen -Oxidation mit folgenden Enzymen: ADH (Alkoholde-
hydrogenase), ALD (Aldehydehydrogenase), ACK (Acetatkinase), Cat3 (Butyryl/Caproyl-
CoA:Acetyl-CoA-Transferase), PTA (Phosphotransacetylase), THL (Acetoacetyl-CoA Thiolase).
Des Weiteren ist der zur Energiegewinnung benétigte BcdA-EtfBC Komplex (Butyryl-CoA-Dehyd-
rogenase-Elektronenibertragungs-Flavoprotein-Komplex), der Protonengradient erzeugende
Rnf-Komplex und das Transmembranprotein FoF1-ATPase dargestellt. Abbildung nach (Seedorf
et al. 2008) und (Angenent et al. 2016).

Die Stéchiometrie sowie die freie Gibbs Energie der Substratphosphorylierung sowie
der Butyratbildung aus Acetat und Ethanol sind den Gleichungen 3.20 und 3.21 zu ent-
nehmen. Die Kombination, die die Hexanoat-Bildung tber die Butyrat-Bildung be-

schreibt, ist in Gleichung 3.22 zusammengefasst (Seedorf et al. 2008).
C,H50H + H,O — CH3COO +H*+2H, AGY=+9,7 kdmol?' (3.20)
4 CoH50H + 4 CH3COO" — 4 C3H,COO0" +4 H,O0  AGY =-38,6 kd mol'  (3.21)

C,HsOH + C3H,COO" — CsH11COO" +2H,0  AGY =-38,6 kJ mol'  (3.22)
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3.2.2. Energiekonservierung

Elektronenbifurkation

Ahnlich zu C. carboxidivorans findet auch in C. kluyveri eine Elektronenbifurkation statt,
wobei die Elektronen fir die Hydrogenaseaktivitat nicht von molekularem Wasserstoff,

sondern von reduzierten Ferredoxin stammen (Bielzer 2019).

Die gesamte Reaktionsgleichung fir die Kettenverlangerung von Acetat und Ethanol zu
Hexanoat mit C. kluyveriist in Gleichung 3.23 zusammengefasst und schliel3t die Bildung
von Wasserstoff ein, was zu einer freien Gibbs-Energie von -182,5 kJ mol fiihrt (Seedorf
et al. 2008).

6 C,H50H + 3 CH3COOH — 3 C;H,COOH + C3H;;COOH + 2 H, + 4 H,0  (3.23)

AG? =-182,5 kdJ mol™"

Da die Enzyme flr die Ethanoloxidation NAD(P)H-abhangig sind, scheinen diese Cofak-
toren auch als Elektronendonatoren flir die Wasserstoffbildung zu dienen. Zudem ist be-
kannt, dass die H2-Bildung in Clostridien durch die Reduktion von Protonenreduktion mit
reduziertem Ferredoxin mittels zytoplasmatischer Hydrogenase erfolgt. Diese Reduktion
von Ferredoxin (E® =-420 mV)) mit NAD(P)H (E® =-320 mV) ist eine endergonische
Reaktion mit einer Differenz von 100 mV, was unter Standardbedingungen vernachlas-
sigbar ware. In vivo-Experimente ergaben jedoch ein Reduktionspotential des 2 H*/H; -
Paares nahe -400 mV, was bedeuten wirde, dass in der Zelle ein NAD(P)H/NAD(P)+-
Verhaltnis von 1000:1 erforderlich wéare, um dieses Reduktionspotential zu erreichen.
Ein solch hohes Verhaltnis konnte jedoch mit der verfliigbaren Ethanol-Dehydrogenase-
Reaktion des Acetaldehyd/Ethanol-Paares von -200 mV und einem Verhaltnis von 1,5:1
nicht erreicht werden (Buckel und Thauer 2018; Decker und Pfitzer 1972). Das stationare
Redoxpotential des NAD*/NADH-Paares betragt -300 mV und weist damit eine Differenz
von 120 mV zum bendétigten Redoxpotential auf, was auf eine energiegetriebene Was-
serstoffbildung mit der Energie aus einer exergonischen Reaktion schlielRen lasst. Die
Reduktion von Crotonyl-CoA (Hex-2-Enoyl-CoA) zu Butyryl-CoA (Hexanoyl-CoA) mit
NADH ist mit E® = +10 mV eine stark exergonische Reaktion, die durch den elektronen-
bifurkierenden Flavoprotein-Komplex Bcd/EtfAB katalysiert wird. Bei dem auf Flavin ba-
sierenden Mechanismus der Elektronenverzweigung wird die Reduktionskraft eines
Elektrons eines Elektronenpaares gesenkt, um sie flir das andere zu erhéhen, indem
das Paar durch Flavoproteine aufgespalten wird. NAD(P)H, Fa2oH2, H2 oder Formiat kon-
nen als Hydriddonor fungieren und die Akzeptoren fir das Elektron mit positiverem Po-

tential sind beispielsweise NAD(P)+, Pyruvat, Crotonyl-CoA oder Ubichinon wohingegen
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meist Ferredoxin oder Flavodoxin den Akzeptor fir das Elektron mit negativerem Re-
doxpotential geben (Buckel und Thauer 2018; Li et al. 2008).

Der Elektronenfluss in C. kluyveri wird also aufgeteilt, um sowohl mit Crotonyl-CoA (Hex-
2-Enoyl-CoA) als Akzeptor mit hohem Potential als auch mit Ferredoxin als Akzeptor mit
niedrigem Potential zu reagieren (Gl. 3.24). Schlielich wird das reduzierte Ferredoxin
zur Regeneration von NADH verwendet, was durch eine membrangebundene, energie-
umwandelnde NADH:Ferredoxin-Oxidoreduktase (RnfA-G) katalysiert wird (Gl. 3.25)
(Seedorf et al. 2008; Buckel und Thauer 2018; Boiangiu et al. 2005).

Crotonyl-CoA + Fdox + 2 NADH — Butyral-CoA + Fdres> + 2 NAD* (3.24)
Fdred> + NAD* + H* — Fdox + NADH + AuH* (3.25)

Die Kopplung dieser Reaktionen ermdglicht die Erzeugung von molekularem Wasser-
stoff. Wahrend der exothermen Reduktion von Crotonyl-CoA zu Butyryl-CoA mittels des
Elektronen-bifurkierenden Komplexes (Butyryl-CoA-Dehydrogenase-Elektronentibertra-
gungs-Flavoprotein-Komplex, BcdA-EtfBC) wird also Ferredoxin reduziert, welches der
Rnf-Komplex zum Aufbau eines Protonengradienten Uber die Zellmembran hinweg
nutzt. Somit dient der Rnf-Komplex zur Energiekonservierung in C. kluyveri. Mittels des
Transmembranproteins FoF1-ATPase kann schlieBlich dieser Protonengradient Gber die
Zellmembran hinweg zur Energiegewinnung in Form von ATP genutzt werden. Ein ATP
wird mit 4 AuyH*/Na* erzeugt (Seedorf et al., 2008; Spirito et al., 2014; Angenent et al.,
2016).

Kohlenstoffquelle

Kohlenstoffdioxid wird als essentielle Kohlenstoffquelle fir die Zellvermehrung von C.
kluyveri angesehen, da experimentelle Daten einen proportionalen Zusammenhang zwi-
schen dem mikrobiellen Wachstum und der verfiigbaren anfanglichen anorganischen
Carbonat- oder CO2-Konzentration zeigten (Tomlinson und Barker 1954; Grootscholten
et al. 2013). CO. wird als Donator von C1-Einheiten verwendet, der in einem dreistufigen
Prozess reduziert wird, an dem die Enzyme Pyruvat-Synthase, ein Zyklus mit der
Pyruvat-Formiat-Lyase sowie eine Formyl-Tetrahydrofolat-Synthetase beteiligt sind
(Jungermann et al. 1968; Thauer et al. 1970). Para-Aminobenzoesaure wird als Vorstufe
von Tetrahydrofolat als Schllisselenzym-Cofaktor fur die CO2-Assimilation bendtigt um
die Biosynthese von Kohlenhydraten, Aminosauren und Purinen aus Kohlenstoffdioxid
zu gewabhrleisten (Bornstein und Barker 1948b; Tomlinson und Barker 1954; Decker und
Pfitzer 1972)
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In einer C'"-Markierungsstudie mit C. kluyveri wurden die groten Anteile des markierten
Kohlenstoffs in den Aminosauren Alanin, Glutamat, Valin und Aspartat identifiziert, wah-
rend Leucin fast keinen markierten Kohlenstoff aus CO. aufwies. Die C'*-Markierungs-
studie zeigte aullerdem, dass bis zu 25 % des zellularen Kohlenstoffs aus Kohlenstoff-
dioxid stammt (Tomlinson und Barker 1954), wohingegen andere Studien einen CO»-
Anteil von bis zu 29 % des zellularen Kohlenstoffs postulierten (San-Valero et al. 2020).
Auch eine in-silico Modellierung von C. kluyveri berechnete eine Proportionalitat der
Wachstumsrate zur CO2-Aufnahme und schéatzte einen hohen Bedarf an anorganischem
Kohlenstoff und dessen Assimilation auf bis zu 30 % des gesamten Kohlenstoffs in der
Biomasse (Zou et al. 2018). Zusatzlich geht man davon aus, dass geringe Mengen an
Kohlenstoffdioxid in den Methylkohlenstoff von Acetat eingebaut werden und ein sehr
kleiner Teil des Carboxylkohlenstoffs von Acetat als CO2 erscheint (Tomlinson und Bar-
ker 1954). Der restliche zellulare Kohlenstoff wird aus organischen Kohlenstoffquellen

gewonnen (Jungermann et al. 1968).

Zusatzlich hat sich gezeigt, dass die Verfugbarkeit von CO,im Medium fur die Ketten-
verlangerung notwendig ist. Die Zugabe von anorganischem Carbonat in Form von Nat-
riumbicarbonat flihrte zur hochsten Hexanoatkonzentration von 21,4 g L™, die bisher in
einem Satzprozess in einem Rulhrkessel-Bioreaktor mit kontrolliertem pH gemessen
wurde (San-Valero et al. 2020). Eine hohe CO,-Zufuhr von 2,5 L L' d"' ermdglichte eine
hohe Ethanol-Oxidationsrate und eine erhdhte Hexanoat-Produktionsrate von
10,8 g L' d' in einem kontinuierlich begasten Riihrkessel-Bioreaktor, was den Einfluss
der Verfligbarkeit von anorganischem Kohlenstoff nicht nur auf das mikrobielle Wachs-

tum, sondern auch auf die Hexanoat-Produktion belegt (Roghair et al. 2018).
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3.2.3. Produktbildung und Produktinhibierung
pH

Es hat sich bereits friih gezeigt, dass sowohl das Wachstum als auch die Produktbildung
von C. kluyveri stark pH-abhangig sind (Kenealy et al. 1995). Da sich der pH der Fer-
mentationsbrihe auf das Lésungsgleichgewicht von Carbonsauren in Wasser auswirkt
(Abb. 3-5), erhoht ein niedriger pH den Saureanteil, was zu einer erhéhten Toxizitat fuh-
ren kann (Agler et al. 2012; Vasudevan et al. 2014). Wachstumsstudien mit C. kluyveri
bei pH 5,5 zeigten eine verringerte Verbrauchsrate von Acetat und Ethanol und eine
Verschiebung der Produktbildung zu Butyrat anstelle von Hexanoat (Yu et al. 2019). Die
unzureichende Kettenverlangerung Iasst sich moglicherweise durch die geringere Toxi-
zitat von Buttersaure erklaren, da angenommen wird, dass Hexansaure die Zellmembran
leichter passieren kann, was zu einer Ansauerung des Zytoplasmas flhrt (Lonkar et al.
2016). Eine Erhéhung auf pH 7,5 fuhrte zu einem nahezu vollstdndigen Substratver-
brauch und einer Umwandlung des zuerst akkumulierten Butyrats in Hexanoat (Yu et al.
2019). AuBBerdem wurden vergleichende Studien in Satzprozessen mit pH-Kontrolle bei
pH 6,4 und pH 7,5 durchgefuhrt. Die Ergebnisse zeigten eine deutliche Verbesserung
der Biomassekonzentration um 120 % und der Butyratverbrauchsraten von etwa 60 %
auf 90 % durch Erhéhung auf pH 7,5 (San-Valero et al. 2020). Der anfangliche pH dieser
Experimente wurde zunachst auf pH 6,8 eingestellt, bis das Wachstum von C. kluyveri
begann. Danach wurde der untersuchte pH-Sollwert kontrolliert, da ein niedriger An-
fangs-pH zu einem Rickgang der Wachstumsrate um 25 % fuhrte (Weimer und Steven-
son 2012), was eine fehlende Vergleichbarkeit zur Folge gehabt hatte. Eine Erhéhung
auf pH 8,5 oder pH 9,5 unterdriickte die Bildung von Hexanoat und hemmte das Wachs-

tum von C. kluyveri (Yu et al. 2019).
Substrat-Verhaltnis

Acetat wird als Kohlenstoffquelle bendtigt, da die alleinige Zufuhr von Ethanol und Buty-
rat das mikrobielle Wachstum nicht unterstitzte, was frihere Studien bestatigte. Es wird
angenommen, dass der Transport der langeren Carbonsaure Butyrat in die Zelle mehr
Energie bendtigt, die zunachst durch den Verbrauch von Acetat bereitgestellt werden
muss (Bornstein und Barker 1948a; Candry et al. 2018). Eine vollstdndige Entfernung
von Acetat kann daher zu einem Abbruch der Fermentation flihren, da die Kettenverlan-
gerungsreaktion eine Stimulation durch Acetat bendtigt, auch wenn die spezifische Auf-
gabe von Acetat noch nicht vollstandig geklart ist (Diender et al. 2016; Yin et al. 2017).

Eine anfangliche Mischung aus Acetat und Butyrat flihrte zu einer 1,5-fach héheren He-
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xanoatkonzentration im Vergleich zur Verwendung von ausschlieBlich Acetat als Elekt-
ronenakzeptor bei konstantem pH 6,8 (San-Valero et al. 2019). Eine Uberfiitterung mit
Acetat hemmt hingegen die Stoffwechselaktivitat von C. kluyveri aufgrund des hohen
osmotischen Drucks bei hohen Natriumacetatkonzentrationen. Eine vollstandige Wachs-
tumshemmung wurde bei 20 g L" Acetat, 10,9 g L' Butyrat und 9,3 g L' Hexanoat bei
pH 7,8 beobachtet (Candry et al. 2018; Yan und Dong 2018).

Zwischen dem Wachstum von C. kluyveri und der Produktbildung bei steigenden Etha-
nolkonzentrationen in Satzprozessen wird Uber eine lineare Korrelation berichtet (Kene-
aly und Waselefsky 1985). Bei Studien mit variierenden initialen Ethanolkonzentrationen
in Satzprozessen zwischen 9 und 46 g L' (Gildemyn et al. 2017; Yin et al. 2017; Zou et
al. 2018; Yan und Dong 2018; Yu et al. 2019; San-Valero et al. 2020), wurde die maxi-
male Hexanoat-Konzentrationen von 21,4 g L™ bei Vorlage von 15 g L' Ethanol erreicht
(San-Valero et al. 2019). Bei initialen Ethanolkonzentrationen Uber 32 g L' war die
Wachstumsrate von C. kluyveri reduziert und die Kettenverlangerungsaktivitat wurde bei
initialen Konzentrationen von mehr als 40 g L' Ethanol vollstandig gehemmt (Weimer
und Stevenson 2012). Diese Beobachtungen sind noch nicht endgiiltig geklart, aber es
wurde vermutet, dass ein Einfluss der Ethanolverflgbarkeit auf die Art der ATP-Bildung
bestehen kénnte (Substratkettenphosphorylierung oder transportgekoppelte Phosphory-
lierung). Weitere Untersuchungen kénnten unter Berucksichtigung der Thermodynamik
und des Stoffwechsels (Gonzalez-Cabaleiro et al. 2013) hilfreich sein, wobei zu beden-
ken ist, dass die Hexanoatbildung aus einer Wechselwirkung zwischen Elektronenak-
zeptor und Elektronendonor und somit aus dem Verhaltnis von Ethanol zu Acetat besteht
(Gildemyn et al. 2017; Yin et al. 2017; Zou et al. 2018; Yan und Dong 2018; Yu et al.
2019; San-Valero et al. 2020).

Es wurde vermutet, dass Wasserstoff (Hz), der als zusatzliches Produkt wahrend der
Kettenverlangerung zusammen mit Hexanoat gebildet wird, als Elektronendonor fur die
Reduktion der entsprechenden Sauren zu Butanol und Hexanol dienen koénnte (Spirito
et al. 2014; Ding et al. 2010). Die Bildung dieser Alkohole wurde jedoch bis auf geringe
Spuren von Hexanol bisher nicht beobachtet, was die thermodynamischen Grenzen [39]
bestéatigt, wenn die Ethanolmenge ausreichend fiir die Kettenverlangerung ist
(Gonzalez-Cabaleiro et al. 2013; Yin et al. 2017; Liu et al. 2016). Tabelle 3-1 fasst die
Ergebnisse von Satzprozessen mit Reinkulturen von C. kluyveri unter Verwendung von

Acetat und Ethanol zur Kettenverlangerung zusammen.
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Die veroffentlichten Daten zeigen, dass Hexanoat das Hauptprodukt bei der Fermenta-
tion von Acetat und Ethanol durch C. kluyveri in Satzprozessen darstellt. Octanoat ist
jedoch ein Kettenverlangerungsprodukt, das aufgrund der héheren Wertschépfung von
noch gréRerem industriellen Interesse ist. Darliber hinaus weist Octanoat eine geringe
Wasserloslichkeit auf (0,68 g L' bei 20 °C), was eine sehr einfache in-situ Produktab-
trennung im Fermentationsprozess ermdglichen wirde und somit eine Produktinhibie-

rung minimieren kénnte (Kucek et al. 2016).

Die bisher hochste Octanoat-Produktionsrate von 0,33 g L™ h™' wurde durch die Verwen-
dung eines "ideal geformten Mikrobioms" in einem kontinuierlich betriebenen anaeroben
Ruhrkessel-Bioreaktor mit einem hohen Ethanol-Acetat-Verhaltnis und einer in-situ Pro-
duktextraktion aus der Fermentationsbriihe erreicht (Kucek et al. 2016; Ge et al. 2015).
Die Octanoat-Produktion mit Reinkulturen von C. kluyveri flihrte bisher nur zu niedrigen
Endkonzentrationen von bis zu 0,5 g L™ (Reddy et al. 2018). Alle bisher berichteten Er-
gebnisse legen nahe, das Ethanol-Acetat-Verhaltnis zu erhéhen, um die Produktion von

langerkettigen Carbonsauren zu erméglichen (Angenent et al. 2016).

Tabelle 3-1 Satzprozesse mit Reinkulturen von C. kluyveri unter Verwendung von Acetat und
Ethanol zur Kettenverlangerung.

Initiale Substratkon- Finale Produktkon- Prozesszeit, Wachstums- Quelle
zentrationen, g L' zentrationen, g L d rate, h!

Acetat 11 Butyrat 4,6 24 0,004 (Reddy et al.

Ethanol 27 Hexanoat 3,2 2018)

Octanoat 0,5

Acetat 3 Butyrat 1,9 10 0,01  (Yinetal. 2017)
Ethanol 23 Hexanoat 8,4

Acetat 7 Butyrat 2,5 3 0,06 (Weimer und

Ethanol 32 Hexanoat 12,8 Stevenson

2012)

Acetat 5 Butyrat 5,1 12 0,04 (San-Valero et

Ethanol 15 Hexanoat 21,4 al. 2019)

Butyrat 8
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3.2.4. Ko-Kultivierung mit acetogenen Mikroorganismen

Erste Ko-Kultivierungen mit einer definierten Ko-Kultur von Clostridium autoethano-
genum und C. kluyveri in anaeroben Schiuittelflaschen bei initialem pH 6,0 mit einem
Anfangs-CO-Partialdruck von 1,1 bar CO im Kopfraum fuhrten nach 12 Tagen zu End-
produktkonzentrationen von 2,3 g L' Butyrat, 0,7 g L' Hexanoat, 0,7 g L ™! 1-Butanol und
0,4 g L' 1-Hexanol. Durch Verdoppelung der Prozesszeit, Zugabe von Acetat und ohne
Schitteln in den ersten 4 Tagen konnten die Konzentrationen der Fettsduren erhdht wer-
den (Diender et al. 2016). In Ruhrkessel-Satz-Experimenten bei pH 7,5 mit kontinuierli-
cher Begasung von 30 % CO, 5 % CO2, 15 % Hz und 50 % N erreichte eine Ko-Kultur
aus Clostridium aceticum und C. kluyveri nach einer Prozesszeit von 900 h durch zu-
satzliche Ethanolzufuhr maximale Konzentrationen von 7,0 g L™ Butyrat, 8,2 g L™ Hexa-

noat und 0,7 g L' 1-Butanol (Fernandez-Blanco et al. 2022).

Da kontinuierlich betriebene Bioprozesse eine Moglichkeit sind, die Raum-Zeit-Ausbeu-
ten weiter zu erhéhen, wurde die Kettenverlangerung einer Monokultur von C. kluyveri
in einem kontinuierlich betriebenen Rihrkesselreaktor untersucht. Als Zulauf diente hier
die Fermentationsbriihe einer Synthesegasfermentation mit C. autoethanogenum. Der
kontinuierliche Prozess mit zugesetzten Wachstumsfaktoren wie Spurenelementen
fihrte zu einem Kohlenstoffumsatz von 90 % mit C. kluyveri bei pH 7,0 und erreichte
eine Hexanoatproduktion mit einer Raum-Zeit-Ausbeute von 4,1 g L ' d -' (Gildemyn et
al. 2017).

Die Ko-Kultivierung des acetogenen Bakteriums Clostridium ljungdahlii mit dem ketten-
verlangernden Bakterium C. kluyveri in einem kontinuierlich betriebenen Rihrkessel-Bi-
oreaktor mit kontinuierlicher Synthesegaszufuhr (60 % CO, 35 % Hz> und 5 % COy) fuhrte
zu einer Hexanoat-Produktionsrate von 1,3 g L™ d ' bei pH 6,0. Zwei Drittel des vom
acetogenen Bakterium produzierten Ethanols wurden von C. kluyveri in Hexanoat um-
gewandelt, das wiederum von C. ljungdahlii zu Hexanol mit einer volumetrischen Pro-
duktbildungsrate von 0,3 g L' d " reduziert wurde. Der Abfluss aus dem Bioreaktor be-
stand dabei aus 75 % zellfreiem Filtrat sowie 25 % zellhaltiger Fermentationsbrihe zum

Entfernen von Zellmaterial aus dem Reaktor (Richter et al. 2016).
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3.3. Bioprozesstechnik

Die Evaluierung der in dieser Arbeit durchgefuhrten Bioprozesse erfolgt mit Hilfe von
bioprozesstechnischen Grundlagen. Die Kopplung von formalkinetischen Ansatzen mit
der Stoffbilanz des Reaktionssystems ermdglicht eine mathematische Beschreibung

kontrollierter mikrobieller Prozesse.

3.3.1. Kinetik von Wachstum und Produktbildung

Die in diesem Abschnitt vorgestellten mathematischen Zusammenhange wurden aus

(Weuster-Botz und Takors 2018b) entnommen, sofern nicht anders gekennzeichnet.

Die verschiedenen Phasen mikrobiellen Wachstums wahrend eines Satzprozesses im
idealen Rihrkesselreaktor sind in Abbildung 3-8 schematisch dargestellt (Monod 1949).
Dabei liegen zu Beginn zunachst unlimitierte, aber begrenzte Wachstumsbedingungen
vor. Nach dem Uberfiihren von Zellen in frisches Medium findet in der Verzégerungs-
phase (1) zunachst eine Anpassung an die neuen Umweltbedingungen statt. Wahrend-
dessen wird noch keine neue Biomasse gebildet, sodass eine konstante Biotrocken-
massekonzentration vorliegt. In der Ubergangsphase | (2) setzt das Wachstum ein und
die Wachstumsrate p ist wahrend der exponentiellen Wachstumsphase (3) maximal.
Eine Reduzierung der Wachstumsrate p erfolgt in der Ubergangsphase Il oder auch Li-
mitierungsphase (4). Ausschlaggebende Faktoren flr die Limitierung kdnnen der Ver-
brauch des Substrates, die Akkumulation toxischer Produkte oder das Erreichen einer
kritischen Zellkonzentration sein. In der folgenden stationaren Phase (5) ist die Bio-
massekonzentration konstant, da die Wachstums- und Sterberaten ausgeglichen sind.
Die Sterberate Uberwiegt in der anschlieRenden Absterbephase (6), wahrend der die

Konzentration der Biomasse abnimmt.

Die einfache kinetische Beschreibung des Wachstums ist anhand eines unstrukturierten
und unsegregierten Modells méglich. Die Zellen werden dabei als Einheiten ohne Unter-
teilung mit identischen Eigenschaften betrachtet. Die spezifische Wachstumsrate p ist in
Gleichung 3.26 definiert:

1 doy

U= o (3.26)
M Spezifische Wachstumsrate, h-"
Cx Biotrockenmassekonzentration, gL’

t Prozesszeit, h
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Abbildung 3-8 Phasen mikrobiellen Wachstums wahrend eines Satzprozesses. Schematische
Darstellung des Verlaufs der logarithmisch aufgetragenen Biomassekonzentration Uber die Zeit.

Wahrend der exponentiellen Wachstumsphase kann p als konstant angenommen wer-
den (4 = Umax) Und die Beschreibung der exponentiellen Wachstumskinetik ist durch In-

tegration von Gl. 3.26 Uber die Prozesszeit moglich:

Cx =Cxp " € Hmax " t (327)
Cx.0 initiale Biotrockenmassekonzentration, gL’
Mmax maximale, zellspezifische Wachstumsrate, h-

Besteht unter sonst definierten Bedingungen eine substratabhangige Limitierung durch
begrenzte Verfligbarkeit lediglich eines Substrats — Ublicherweise der Kohlenstoffquelle
-, lasst sich die Wachstumskinetik als Sattigungskinetik beschreiben (Monod 1949). Die-
ser formalkinetische Ansatz gibt dabei die zellspezifische Wachstumsrate in Abhangig-
keit einer limitierenden Substratkonzentration cs in Form einer Sattigungsfunktion wieder
(Gl. 3.28). Die Sattigungskonstante Ks zeigt dabei den Wert auf, bei dem die spezifische
Wachstumsrate halbmaximal ist. Liegt die Konzentration des limitierenden Substrats
deutlich Gber Ks, nahert sich die Wachstumsrate der maximalen zellspezifischen Wachs-
tumsrate an. Steigt die Substratkonzentration so weit an, dass eine Inhibierung eintreten
kann, kann der formalkinetische Ansatz um eine Inhibierungskonstante K, erweitert wer-
den (Gl. 3.29) (Andrews 1968).
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Das Wachstum von Mikroorganismen kann neben hohen Konzentrationen des limitie-
renden Substrats auch durch wachstumsassoziierte (Neben)-Produkte inhibiert werden.
Dies lasst sich durch einen allgemeingtiltigen Exponentialansatz beschreiben, wobei die
Wachstumsrate in Abhangigkeit einer maximalen Produktkonzentration dargestellt wird,
bei der die Wachstumsrate gerade Null wird (GI. 3.30). Der Exponent gibt dabei an, ob
die Wachstumsrate bei hohen Produktkonzentrationen (n>1) oder bereits bei niedrigen

Produktkonzentrationen (n<1) gegen Null geht.

u=y_ ci—SKS (3.28)
EI. Cs > (3.29)
Cs+Ks+ ﬁ
- s <1 o )" (3.30)
M Kstes Cp,max

Mmax maximale, zellspezifische Wachstumsrate, h'!

Cs Substratkonzentration, gL’

Ks Sattigungskonstante, gL’

K| Inhibierungskonstante, gL’

cp Produktkonzentration, gL’

CP,max Maximale Produktkonzentration, gL’

n Exponent

Die beiden formalkinetischen Ansatze von Monod und Andrews sind in Abbildung 3-9
veranschaulicht. Fir den Fall, dass dem Mikroorganismus gentigend Substrat zur Ver-
fugung gestellt wird, erreicht die spezifische Wachstumsrate u nach Monod den maxi-

malen Wert und ist konstant.
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Ks Cs,opt K Cs @ L-1

Abbildung 3-9 Darstellung der spezifischen Wachstumsrate p durch die formalkinetischen Mo-
delle der Sattigungskinetik nach Monod (schwarz) und Substratiiberschussinhibierung nach
Andrews (grau). cs: limitierende Substratkonzentration pmax; maximale Wachstumsrate; Ks: Halb-
sattigungskonstante; Ki: Inhibierungskonstante. Abb. nach Weuster-Botz und Takors (2018b).

Analog dazu kénnen die volumetrische (r) und zellspezifische (q) Aufnahme- oder Bil-
dungsrate aller anderen Komponenten i anhand ihrer Konzentrationsanderung in Ab-

hangigkeit der Prozesszeit formuliert werden (Gl 3.31 und GI 3.32):

_de (3.31)
i dt =Cx- Qi
=1 do _ 1
g = o @ o f (3.32)
I volumetrische Rate der Komponente i, gL'h"
of biomassespezifische Rate der Komponente i, gg’'h
Ci Konzentration der Komponente i, gL’

Uber den Ausbeutekoeffizient Yi,j kann der Vergleich von zwei Raten erfolgen (Gl.
3.33):

dc : .
y, =& 0% (3.33)
dej 1 q

Yij Ausbeutekoeffizient von i pro j, }
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3.3.2. Stoffbilanz im idealen Riihrkesselreaktor

Der Ruhrkesselreaktor ist im Labor der Standardbioreaktor, da dieser der Erhaltung von
raumlich konstanten Reaktionsbedingungen dient. Dies wird durch eine ausreichende
Homogenisierung des Reaktionsvolumens, Suspendierung der eingebrachten Feststoffe
und Dispergierung der Gasphase gewahrleistet. Weiterhin ermdglicht der Ruhrkesselre-
aktor einen kontrollierten Energie- und Stoffaustausch sowie ein weitestgehend steriles
Arbeiten. Hierdurch ist es mdglich, die Auswirkungen von einzelnen Variablen auf Pro-
duktbildung und Wachstum von Mikroorganismen zu untersuchen. Sofern nicht anders
gekennzeichnet, wurden die in diesem Abschnitt vorgestellten mathematischen Zusam-

menhange aus (Weuster-Botz und Takors 2018a) enthommen.

Die Massenbilanz eines isotropen, isothermen und isobaren idealen Rihrkesselreaktors

bei kontinuierlichem Betrieb ist Gl. 3.34 zu entnehmen:

% - d(cc;ii*;V) = Fein " Ciein - Faus™ Ciaus + 1i - V (3.34)
Ci Konzentration der Komponente i, gL’
V Reaktionsvolumen, L
Fein, Faus Zulaufvolumenstrom und Ablaufvolumenstrom, L h
Ciein, Ciaus Konzentration der Komponente i im Zulauf-
und Ablaufvolumenstrom, gL’
r volumetrische Reaktionsgeschwindigkeit gL'h

der Komponente i,

Grundsatzlich kann zwischen drei Methoden der Prozessfiihrung in Rihrkesselreaktoren
unterschieden werden. Hierbei sind der Satzprozess, das Zulaufverfahren und der kon-
tinuierliche Betrieb zu nennen. Anhand des Prozessmodells lasst sich die Massenbilanz

entsprechend der verwendeten Betriebsweise darstellen.
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Stoffbilanz im Satzprozess

Bei einem Satzprozess erfolgt die Kultivierung in einem geschlossenen System ohne
Zu- und Ablaufe, wobei alle Reaktionskomponenten bereits zu Beginn im idealen Ruhr-
kesselreaktor vorleget werden. Die Versorgung der Organismen mit Gasen durch eine
kontinuierliche Begasung sowie die Zugabe von Titrationsmittel zur Regelung des pH
sind davon ausgenommen. Dadurch reduziert sich die allgemeine Stoffbilanz fir den

diskontinuierlichen Satzprozess auf Gl. 3.35:

dCi _
=" (3.35)

Stoffbilanz im kontinuierlichen Prozess

Bei einem kontinuierlichen Prozess handelt es sich um ein offenes System, welches mit-
tels eines kontinuierlichen Zulauf- und Ablaufstroms realisiert wird. Durch den andauern-
den Zulauf von frischem Medium werden deutlich langere Prozesslaufzeiten erreicht. Da
der Zu- und Ablaufvolumenstrom oft identisch gewahlt wird (Fein = Faus = F), bleibt das
Reaktorvolumen Uber die Prozesszeit konstant. Dadurch wird nach einer gewissen Pro-
zesszeit ein FlieRgleichgewicht erreicht, bei dem keine zeitlichen Anderungen der Kom-
ponentenkonzentrationen sowie der Stoffflisse mehr auftreten. Die Massenbilanz kann

somit nach GI. 3.36 vereinfacht werden:

dci _ Fe 3.36
d_tl= Vi:' (Ci,ein_ci)+ri ( )
Fein Zulaufvolumenstrom, L h-1
VR Reaktionsvolumen, L

Fir einen konstanten und volumenbestandigen Zu- und Ablaufstrom kann die Verdin-
nungsrate D definiert werden, wobei ihr Kehrwert als die mittlere hydraulische Verweil-

zeit T beschrieben wird:

Al =

_ I:ein _
D= Ve (3.37)

D Verdinnungsrate (Durchflussrate), h-"

T Mittlere hydraulische Verweilzeit, h



34 | Theoretische Grundlagen

Die stationare Massenbilanz stellt sich mit der Verdlinnungsrate D als GI. 3.38 dar. Die
Raum-Zeit-Ausbeute entspricht hierbei der volumetrischen Produktbildungsrate der
Komponente i und ergibt sich aus dem Produkt aus Durchflussrate und Produktkonzent-
ration (Gl. 3.39).

rn=D" (Ci,aus - Ci,ein) (3.38)

rp = RZAp: D ) Cp (339)

Bei der Zufuhr eines sterilen Mediums (cxein= 0 g L™') sowie unter Verwendung von Gl.

3.26, bestimmt die Verdlnnungsrate D die Wachstumsrate im FlieRgleichgewicht (D =

H).
0= -D-cy+ p-cy (3.40)

Das bedeutet, dass sich Uber die Verdiinnungsrate die Wachstumsrate im Reaktions-
system einstellen |asst. Fir D < p wird ein stabiler Zustand erreicht, wohingegen eine
Verdinnungsrate D > y zu einem Auswaschen der Zellen flihrt, da die Neubildung der

Zellen langsamer als der Abzug der Zellsuspension ist.

Verweilzeitverhalten

In kontinuierlichen Prozessen kann ein zugeflihrtes Volumenelement unterschiedlich
lange im Bioreaktor verbleiben. Diese unterschiedlichen hydraulischen Verweilzeiten
fuhren zu einer Verweilzeitverteilung, die die Wahrscheinlichkeit beschreibt, dass ein
Anteil einer Stoffmenge, welche zum Zeitpunkt to in den Reaktor eingetreten ist, diesen
zum Zeitpunkt t wieder verlasst. Dieses Verhalten kann in Markierungsstudien zum einen
Uber die Aufgabe einer Stol3markierung (Dirac-Impuls) und zum anderen Uber eine Auf-
gabe der Markierung als Sprungfunktion in einem kontinuierlich betriebenen Reaktor un-
tersucht werden. Bei einem Dirac-Impuls wird eine definierte Menge an Markersubstan-
zen wie beispielweise Elektrolyte oder Farbindikatoren aufgegeben und am Ausgang
des Reaktors Uber Leitfahigkeitsmessung oder optische Analyse gemessen werden. Das
Signal ergibt die Verweilzeitdichtefunktion E(t) (Gl. 3.41) (Muller-Erlwein 2015):

c (1)

S0 ot

(3.41)

E(t) Verweilzeitverteilung

c Konzentration am Reaktorausgang nach einer Zeit t gL’
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Bei einem konstanten Reaktionsvolumen ergibt sich die Verweilzeitdichtefunktion in ei-
nem kontinuierlich betriebenen, idealen Rihrkesselreaktor zu Gl. 3.42 (Miller-Erlwein
2015):

t

E(t) = % e (3.42)

Bei einer Stufenmarkierung erfolgt eine kontinuierliche Zugabe der Markersubstanz ab
dem Zeitpunkt to. Durch Integration von E(t) entsteht die Verweilzeitsummenfunktion F(t)
nach Gl. 3.43 (Weuster-Botz und Takors 2018a):

t

Fi)= [, E® -dt=1-€ = (3.43)

F(t) Verweilzeitsummenfunktion

Erst wenn ein vollstandiger Austausch des Reaktorvolumen erfolgt ist (F(t) = 1), beste-
hen die hydraulischen Vorrausetzungen fiir die Ausbildung eines FlieRgleichgewichtes.
Durch den Zusammenhang der mittleren hydraulischen Verweilzeit T von F(t) in Gl. 3.42
ergibt sich fur F(t)>0,99 die Bedingung, dass mindestens 5 mittlere hydraulische Ver-
weilzeiten T vergehen muissten, ehe ein Flie3gleichgewicht erreicht werden kann (Ml-
ler-Erlwein 2015).

Stoffbilanz in einer idealen Riihrkesselreaktorkaskade

Werden mehrere Ruhrkesselreaktoren durch Hintereinanderschaltung verbunden, ent-
steht eine sogenannte Ruhrkesselkaskade. Dies ermdglicht eine Aufteilung des Gesamt-
volumens auf mehrere Bioreaktoren, in denen gegebenenfalls unterschiedliche Bedin-
gungen vorherrschen kénnen, wodurch sich Vorteile gegentiber eines einzelnen Rihr-
kesselreaktoren ergeben. Eine schematische Darstellung einer Kaskade, die nur konti-
nuierlich betrieben werden kann, ist in Abb. 3-10 dargestellt. Um die Ablaufkonzentrati-
onen aller Kessel einer Reaktorkaskade ermitteln zu konnen, muss Gl. 3.36 mehrfach
angewandt werden. Fur den ersten Reaktor folgt die Ablaufkonzentration cjaus,1 aus dem
Eingangsverlauf ciein,1 (Gl. 3.44). Die Ausgangskonzentration Ciays2 des zweiten Reak-
tors lasst sich wiederum aus der Ablaufkonzentration ciaus,1, welche somit der Eingangs-

konzentration Ciein2 entspricht, bestimmen (GI.3.45) (Muller-Erlwein 2015).
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i,ein,1 Ci,ein,2 i,aus,2
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1 2 n

Abbildung 3-10 Schematische Darstellung einer Riihrkesselkaskade bestehend aus zwei hinter-
einander geschalteten Ruhrkesselreaktoren

Stoffbilanz Reaktor 1:

d;% - F\/L}: “(Ciging = Ci1) * hia (3.44)
Stoffbilanz Reaktor 2:

% - FVLF:; " (Ciein2 = Ci2) *Mi2 (3.45)
Bei identischem Volumen folgt:

% - Ii/i: " (Ciq - Ci2) * iz (3.46)

Verweilzeitverhalten

Die Bestimmung der Verweilzeitsummenfunktion fir den ersten Ruhrkesselreaktor ent-
spricht der Verweilzeitsummenfunktion eines einzelnen Reaktors und entspricht damit
Gl. 3.43 (Gl. 3.47). Die Verweilzeitsummenfunktion fir den zweiten Reaktor ergibt sich
bei einem identischen Reaktionsvolumen und gleicher mittlerer hydraulischer Verweilzeit
zu Gl. 3.48:

t

F(t) = C;—fj’ =1-e = (3.47)
_c® _ gt
F(t)e=—2 == [1 —e r(1 +;)] (3.48)

Im Fall einer Kaskade mit zwei hintereinander geschalteten, idealen Rihrkesselreakto-
ren ergibt sich fir F(t)>0,99 die Bedingung, dass in etwa 7 mittlere hydraulische Verweil-
zeiten (t) vergehen mussten, ehe ein FlieRgleichgewicht erreicht werden kann (Muller-
Erlwein 2015).



Theoretische Grundlagen | 37

Bei einer beliebigen Anzahl aus K idealen und gleichgroften Kesseln erhalt man die Ver-
weilzeitsummenfunktion einer idealen Kaskade aus dem Verhaltnis der Eingangskon-
zentration am ersten Reaktor und der Ausgangskonzentration der Markersubstanz am

Ausgang des letzten Reaktors (Gl. 3.49):

_t _ 1 0\ K
Fy=1-e = - 350 E'(?) (3.49)
K Anzahl gleichgroflier Kessel
K Nummer der insgesamt K Kessel

Die Gesamtverweilzeit steigt mit Anzahl der Reaktoren in der Rihrkesselkaskade. Das
Verweilzeitverhalten nahert sich dabei einem idealen Strdomungsrohr an (Baerns et al.
2013).

Die Verweilzeitdichtefunktion einer idealen Kaskade aus K gleichgroRen Kesseln mit
identischem Volumen erhalt man aus Differenziation der Verweilzeitsummenfunktion (Gl.
3.50):

o (O 5
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3.3.3. Gas-Flussig Massentransfer im idealen Ruhrkesselreaktor

Da bei autotrophen Prozessen das Substrat den Mikroorganismen gasférmig Uber das
Flissigmedium bereitgestellt wird, spielt der Stofftransport von Gaskomponenten in der
Wasserphase eine entscheidende Rolle. Zum einen spielt hierbei die Léslichkeit der
Gase CO und H; in Wasser eine wichtige Rolle, da diese mit 22,7 mg L' CO beziehungs-
weise 1,5 mg L™ H, bei 37 °C und Atmospharendruck im Vergleich zu der Léslichkeit
von Oz im Wasser um 66 % flir CO respektive 4 % fur H, geringer ausfallt und somit eine
Limitierung darstellt (Bredwell et al. 1999; Perry et al. 1997). Dadurch ist eine kontinuier-
liche Bereitstellung dieser Gase notwendig. Die physikalische Léslichkeit von CO- liegt
mit 1,1 g L™ bei 37 °C hoher, wobei die chemische Loslichkeit von CO2 noch deutlich
hoher liegt. Je nach pH des Flissigmediums stellt sich ein Gleichgewicht mit den gelds-
ten Spezies Hydrogencarbonat HCO3 und Carbonat CO3;? ein und steht somit ausrei-

chend zur Verfligung.

Die beiden Gase CO und H, mussen bis zum Ort der Gasreaktion einige Transportwi-
dersténde (iberwinden, wobei der Ubergang an der Phasengrenzflache gas-fliissig den
geschwindigkeitsbestimmenden Schritt darstellt (Zlokarnik 1999; Munasinghe und Kha-
nal 2010). Zur naherungsweisen Erlauterung wurden in den letzten Jahrzehnten einige
Modellvorstellungen wie das Zweifilmmodell, das Penetrationsmodell und die Theorie
der Oberflachenerneuerung entwickelt, wobei das Zweifilmodell zur Beschreibung des
Gaseintrags am gelaufigsten ist. Der Transfer von Gasmolekiilen geht wie folgt von stat-
ten: Zunachst erfolgt die Diffusion der Gasmolekile vom Kern der Gasblase zur gas-
flissig Phasengrenze, wo anschliefiend ein Stofflibergang durch die Phasengrenze ge-
folgt von der Diffusion durch den Flissigkeitsfilm um Gasblasen in die laminare Grenz-
schicht erfolgt. Durch konvektiven Transport in der flissigen Kernstromung wird das ge-
I6ste Gas an die flissig-feste Phasengrenze transportiert, wobei das Gasmolekil mittels
Diffusion durch den laminaren Flissigkeitsfilm um einzelne Zellen zugefihrt wird. Ab-
schlieend erfolgt eine Diffusion durch die Zellmembran und ein Transfer in das Zellin-

nere, wo das Gasmolekul dann als Substrat zur Verfligung steht.

An den Phasengrenzen wird thermodynamisches Gleichgewicht angenommen, welches
sich mit dem Henry-Gesetz beschreiben lasst. Ebenso wird flr die Phasenkerne eine
konstante Konzentration respektive ideale Durchmischung angenommen. Abbildung 3-
11 zeigt eine detailliertere Ansicht des Zweifilmmodells mit zugehdrigen Konzentrations-

profilen und Partialdriicken.
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Abbildung 3-11 Darstellung des Zweifilmmodells mit der Geldstkonzentration ciin der Flussig-
phase, dem gasseitigem Partialdruck pi und dem Partialdruck und der Konzentration der Phasen-
grenzflachen pi” und ci". Die Grenzschichtdicke wird hierbei durch &, und 8, charakterisiert. Abbil-
dung nach Doll (2018).

Es erfolgt so lange eine Diffusion des Gases in die Fllssigphase, bis die Geldstgaskon-
zentration der Sattigungskonzentration in der Flissigphase entspricht. Weiterhin kann
die Diffusion durch die gasseitige Grenzschicht vernachlassigt werden, da die Diffusion
in der Gasphase erheblich groRer ist als in der Flissigphase. Damit ergibt sich flr die
Gaseintragsrate in Abhangigkeit der Phasengrenze und des Konzentrationsgefalles (Gl.
3.51) (Doran 2013):

MTR = d(% = ki -e *(cg-¢q) (3:51)
MTR Stofftransferrate mol L' h!
ke flissigseitiger Stofflibergangskoeffizient, m h'
A Phasengrenzflache gas-flissig, m?
V Flissigkeitsvolumen, m?
c; Sattigungskonzentration in der Flissigphase, mol L'
Cq Geldstkonzentration in der Kernstrémung mol L™

der Flussigkeitsphase,
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Mit der auf das Flissigkeitsvolumen bezogenen Austauschflache a lasst sich das Ver-
haltnis von A und V zusammen mit dem Stoffibergangskoeffizienten k. zu dem
Stofftransportkoeffizienten k .a zusammenfassen. Dadurch kénnen die Gaseintragsraten
der verschiedenen Gase CO und H; (COTR und HTR) bestimmt werden (Gl 3.52 — 3.53)
(Doran 2013):

dCCO * (352)
COTR = T = k._a ' (CCO - Cco)
dCH * (353)
HTR = Tz =k.a - (cy, - Ch,)
COTR CO-Transferrate, (engl. carbon monoxide transfer rate) mol L' h""
HTR H>-Transferrate, (engl. hydrogen transfer rate) mol L' h’

Der gasseitige Gleichgewichtspartialdruck pi* steht im thermodynamischen Gleichge-

wicht mit der flissigkeitsseitigen Gleichgewichtskonzentration cI Da der Transportwi-
derstand der gasseitigen Grenzschicht vernachlassigbar ist, kann der Gleichgewichts-
partialdruck dem Partialdruck pi im Kern der Gasphase gleichgesetzt werden. Dadurch
lasst sich die flussigkeitsseitige c? anhand des gasseitigen Partialdruck p; mit dem
Henry’sche Gesetz Uber den temperaturabhangigen Henry-Koeffizienten He; flr die

Komponente i bestimmen (Gl. 3.54).

ci=He; - p, (3.54)
He; Henry’scher Verteilungskoeffizient der Komponente i, mol L bar™’
pi Partialdruck der Gaskomponente i, bar

Der Partialdruck einer Komponente i lasst sich Giber den Gesamtdruck sowie den Anteil
des Gases i nach dem Gesetz von Dalton fir ideale Gase berechnen unter der Bedin-
gung, dass die Summe aller Partialdriicke p; gleich dem Gesamtdruck des Gasgemi-
sches ist (Gl. 3.55):
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X p (3.55)

o
Il

p Gesamtdruck, bar

X Molanteil des Gases i, mol mol’!

Der Stofflibergang kann durch einen erhéhten Leistungseintrag durch Rihren verbessert
werden. Durch eine mdglichst feine Dispergierung der Gase in der Flissigkeit kann die
spezifische Stoffaustauschflache a erhéht werden. Da die Aufstiegsgeschwindigkeit von
kleineren Blasen zusatzlich geringer ist, erhdht sich der sogenannte Gasphasenanteil in
der Flussigphase und somit die mittlere hydraulische Verweilzeit der Gasblasen im Re-
aktor (Zlokarnik 1999). Eine gute Dispergierung der Gasblasen wird also durch erhdhte
Ruhrerdrehzahlen und damit verbundener turbulenter Stromungsverhaltnissen erreicht
(Chmiel und Walitza 2018).

Leistungseintrag

Es gibt verschiedene Moglichkeiten, Leistung in einen Bioreaktor einzutragen. Grund-
satzlich wird hierbei zwischen mechanischem, hydraulischem und pneumatischem Leis-
tungseintrag unterschieden. Die durch ein Rihrorgan eingetragene Leistung in einem
Ruhrkesselreaktor kann mit Hilfe der dimensionslosen Newton-Kennzahl (Ne) beschrie-
ben werden (Chmiel und Weuster-Botz 2018).

Ne = L
p-N3-d° (3.55)
Ne Newtonsche Leistungskennzahl, -
P Eingetragene mechanische Leistung, W
p Dichte, kg m3
N Rihrerdrehzahl, s

d RuUhrerdurchmesser, m
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4. Materialien und Methoden

Im Folgenden werden die in der Arbeit verwendeten Materialien und angewandten Me-
thoden dargestellt. Die Zusammensetzung der Medienzusatze und Puffer sowie die Auf-
listung aller verwendeten Chemikalien und Materialien sind im Anhang in Kapitel 12.1
dargelegt. Genauere Spezifikationen verwendeter Gerate sind im Anhang in Kapitel 12.2

zu finden.
4.1. Anaerobtechnik

Die Organismen C. carboxidivorans und C. kluyveri sind strikt anaerobe Bakterien, die
sehr sensitiv auf geringen Spuren von Sauerstoff reagieren. Bei der Kultivierung von
obligat anaeroben Mikroorganismen ist der Kontakt mit Sauerstoff also zu minimieren
(Hungate 1976). Die Arbeit mit getffneten Reaktionsgefalien wurde daher in einer An-
aerobwerkbank (MB-Labstar ECO, M. Braun Inertgassysteme GmbH, Garching,
Deutschland) durchgeflihrt. Die Anlage ist in Abbildung 4-1 dargestellt.
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Abbildung 4-1 Anaerobwerkbank MB-Labstar ECO (M. Braun Inertgassysteme GmbH) zur Ge-
wahrleistung anaerober Arbeitsbedingungen. (A) Grol3e Schleuse; (B) Kleine Schleuse; (C) Dreh-
schiebervakuumpumpe; (D) gasdichter Raum unter kontrollierter Atmosphéare; (E) gasdichte
Butylgummihandschuhe; (F) Regelungs- und Uberwachungseinheit; (G) Kupferkatalysator mit
Molsieb; (H) HEPA H13 Staubfilter
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Mittels einer grofden (A) und einer kleinen Schleuse (B) konnten Arbeitsmaterialien in die
Werkbank eingebracht werden. Hierzu wurde die entsprechende Schleuse mit Hilfe der
Drehschiebervakuumpumpe (C) dreifach evakuiert und anschliel’end wieder mit Stick-
stoff (N2) geflutet. Eine kontrollierte Atmosphéare im inneren der Werkbank (D) bestehend
aus einer Plexiglas Frontscheibe, druckstabilen Metallplatten sowie gasdichten
Butylgummihandschuhen (E) konnte durch eine Regelungs- und Uberwachungseinheit
gesteuert werden (F). Die Sensorik der Werkbank erméglichte eine Uberwachung der
Sauerstoff- und Wasserkonzentration. Aufgebaut war diese aus einem O.-Sensor (Elekt-
rochemischer Sensor (0-1000 ppm), M. Braun Inertgassysteme GmbH, Garching,
Deutschland) und einem Feuchtesensor (MB-MO-SE1-PLC (0-500 ppm), M. Braun Inert-
gassysteme GmbH, Garching, Deutschland). Die Atmosphare (N2 ~ 100%, O2 < 10 ppm)
wurde durch ein Gasreinigungssystem mit integriertem Kupferkatalysator (O2-Absorp-
tion) und Molsieb (H.O-Absorption) (G) erreicht, wobei Keime und Partikel Uber einen
HEPA H13 Staubfilter (H) beim Gaseingang und -ausgang gréftenteils entfernt wurden.
Zusétzlich wurde die Werkbank unter einem Uberdruck von 3,5 mbar gehalten, um eine

Diffusion von Sauerstoff zu minimieren.

Zur Herstellung von anaerobem vollentsalztem Wasser (VE-Wasser) und anaerober Me-
dien wurden diese nach Ansetzen zunachst fir 20 min gekocht (Heizpilz U2, Lab-
exchange) um die Gaslslichkeit herabzusetzen und somit die Sauerstoffsattigungskon-
zentration zu reduzieren. Restlicher Gelostsauerstoff wurde anschlieRend durch Bega-
sung der Flussigkeiten mit Stickstoffgas (N2) in einem Eiswasserbad flr mindestens 20
min entgast. Die so entgasten Flussigkeiten wurden in die Anaerobwerkbank einge-
schleust und in beschichteten Anaerobflaschen (Duran protect, Duran Group GmbH,
Mainz, Germany) aliquotiert, fir eine sterile Entnahme mit Butylgummisepten und Loch-
kappen (Glasgeratebau Ochs, Laborfachhandel e.K., Bovenden/Lenglern, Deutschland)

gasdicht verschlossen und bei 121°C fir 20 min sterilisiert.

4.2. Reaktionsmedien — Zusammensetzung und Herstellung

Im Rahmen dieser Arbeit wurden zwei unterschiedliche Bakterienstdmme verwendet.
Fir die Kultivierung wurde ein modifiziertes Medium nach Hurst und Lewis (Hurst und
Lewis 2010) als Grundlage verwendet (s. Tabelle 4-1). Im Weiteren wird die individuelle
Medienzusammensetzung fir jede Prozessflhrung fir Clostridium kluyveri beziehungs-
weise Clostridium carboxidivorans erlautert. Die Hersteller der Chemikalien sowie die
korrespondierenden CAS-Nummern sind in Abschnitt 12.2. im Anhang zusammenge-

fasst.
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Vitaminlésung

Zur Herstellung der verwendeten Vitaminldsung wurden die im Anhang in Tabelle A. 1
aufgelistete Zusammensetzung verwendet. Hierzu wurden alle verwendeten Vitamine
eingewogen, in vollentsalztem Wasser (VE-Wasser) geldst, sterilfiltriert und anschlie-

Rend aliquotiert. Vitaminlésungen wurden bei -20 °C gelagert.
Spurenelementlésung

Zur Herstellung der verwendeten Spurenelementldsung wurden die im Anhang in Ta-
belle A. 2 aufgelistete Zusammensetzung verwendet. Zunachst wurde die Nitrilotriessig-
saure in VE-Wasser gel6st und der pH mittels NaOH auf pH 5,5 eingestellt. Anschlie-
Rend wurden alle Gbrigen Mineralien geldst, der pH mit NaOH final auf pH 6,0 eingestellt

und die Spurenelementlésung bis zum Gebrauch bei 4 °C gelagert.
Mineralienlosung

Zur Herstellung der verwendeten Mineralienlésung wurden die im Anhang in Tabelle A.
3 aufgelistete Zusammensetzung verwendet. Hierzu wurden alle verwendeten Minera-
lien eingewogen, in vollentsalztem Wasser (VE-Wasser) geldst und bis zum Gebrauch

bei 4 °C gelagert.
Stammlésungen

Zur Stammhaltung, Zellernte sowie zur Durchfiihrung autotropher reaktionstechnischer
Charakterisierungsprozesse wurde anaerobe L-Cys-HCI-Stammlésung (50 g L") als Re-
duktionsmittel, phosphatgepufferte Salzldsung (engl. Phosphate buffered saline, PBS)
sowie Glucose-Stammldsung (250 g L") benétigt. Die Zusammensetzung dieser Lésun-
gen ist im Anhang in den Tabellen A. 4 — A. 6 aufgelistet. Fir die Herstellung der anae-
roben Stammlésungen wurden die jeweiligen Chemikalien trocken in eine beschichtete
Anaerobflasche eingewogen, in die Anaerobwerkbank eingeschleust und in anaerobem
VE-Wasser gelost. Fur eine 80% Glycerin-Stammlésung wurde Glycerin abgemessen,
in die Anaerobwerkbank eingeschleust und mittels anaerobem VE-Wasser die Endkon-
zentration eingestellt. Die mit Butylgummisepten und Lochkappen verschlossenen Fla-
schen wurden anschliefdend bei 121 °C fir 20 min im Standautoklaven (VX-150, Systec
GmbH, Linden, Deutschland) sterilisiert und anschlielend bis zum Gebrauch bei Raum-
temperatur gelagert. Fir die aeroben Magnesium- und Calciumlésungen wurden die ent-
sprechenden Komponenten gemaf der Angaben in den Tabellen A. 7 — A. 8 in VE-Was-

ser gelost und bei Raumtemperatur gelagert.
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Tabelle 4-1 Zusammensetzung des verwendeten modifzierten Hurst-Mediums

Komponente Menge Einheit
Calciumlésung (16,65x) 60,0 mL L’
Magnesiumlosung (16,65x) 60,0 mL L’
Mineralienlésung (33,3x) 30,0 mL L’
Spurenelementlésung (100x) 10,0 mL L’
Vitaminlésung (100x) 10,0 mL L
Hefeextrakt 1,00 gL’
L-Cystein-HCI (100x) 0,50 gL’

Vorkulturmedium

Fir das Vorkulturmedium von C. carboxidivorans wurden die Medienbestandteile zu-
sammen mit 15 g L' MES-Puffer (2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure) in VE-Wasser ge-
I6st und der pH mit NaOH auf pH 6,0 eingestellt. Anschliellend wurde das Medium 20
min lang in Rundkolben auf Heizpilzen gekocht, unter Stickstoffoegasung mit Eiswas-
serkuhlung in Anaerobflaschen anaerobisiert und anschlieRend gasdicht verschlossen.
In der Anaerobwerkbank wurden anschlieBend das Zielvolumen mit anaerobem VE-
Wasser aufgefillt und das Vorkulturmedium in 250 mL und 500 mL anaerobe Vorkultur-

flaschen zu je 100 mL aliquotiert.

Fir das Vorkulturmedium von C. kluyveri wurden die Medienbestandteile zusammen mit
10 g L! Kaliumacetat in VE-Wasser gelost und der pH mit NaOH auf pH 6,8 eingestellt.
AnschlieBend wurde das Medium 20 min lang in Rundkolben auf Heizpilzen gekocht,
unter Stickstoffoegasung mit Eiswasserkihlung in Anaerobflaschen anaerobisiert und
anschliefend gasdicht verschlossen. Die Zugabe von 20 mL L' Ethanol und 2,5 g L’
Natriumhydrogencarbonat, das Auffiillen auf das Zielvolumen mit anaerobem VE-Was-
ser und die Aliquotierung zu 100 mL in 500 mL anaerobe Kulturflaschen erfolgte in der

Anaerobwerkbank.

Nach dem Autoklavieren beider Vorkulturmedien (121 °C, 20 min) und vor dem Inokulie-

ren wurde L-Cystein-Hydrochlorid als Reduktionsmittel zugefugt.
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Prozessmedium

Das Prozessmedium flir Untersuchungen von C. carboxidivorans sowie der Ko-Kultur
war das Prozessmedium entsprechend Tabelle 4-1 zusammengesetzt. Fir die Untersu-
chung von C. kluyveri im Rihrkesselreaktor wurde dem Medium zusatzlich 10 g L' Ka-

liumacetat und 20 mL L' Ethanol zugefugt.

Bei der Herstellung der Medien wurden alle Medienbestandteile auRer der Vitamine und
L-Cystein Hydrochlorid eingewogen und mit aerobem vollentsalztem Wasser auf das
gewlnschte Volumen aufgefillt. Dabei wurden die Volumina fir die fehlenden Kompo-
nenten (Vitamine, L-Cystein Hydrochlorid und Inokulum) bertcksichtigt. Bei der Unter-
suchung von C. kluyveri wurde zusatzlich das Volumen flr die Zugabe von Ethanol be-
achtet. Die Medien wurden anschlief3end autoklaviert. Im Zuge der Vorbereitungen fiir
den Satzbetrieb wurden die fehlenden Komponenten dem Reaktionsmedium steril zu-

geflgt. Die Vorgehensweise ist detailliert in Abschnitt 4.3.4 beschrieben.
Zulaufmedium

Das Zulaufmedium fir die Kaskadenkultivierung in zwei Ruhrkesselreaktoren in Serie
wurde gemal der Zusammensetzung in Tabelle 4-1 eingewogen. Mit Ausnahme der
Vitamine und und L-Cystein Hydrochlorid wurden die Medienkomponenten in vollent-
salztem Wasser aerob geldst, das Volumen der fehlenden Komponenten bericksichtigt
und in 5 L-Flaschen im Standautoklav sterilisiert. Die Flaschen wurden vorab mit einem
speziell angefertigten Deckel versehen, der drei unterschiedliche Zugange uber Schnell-
verschlusskupplungen hatte: einen Anschluss fur die Gaszufuhr, einen Druckausgleich
und einen Anschluss fir die Zufuhr oder die Entnahme von Flissigmedium. Silikon-
schlauche ragten auf der Unterseite der Anschlisse bis zum Flaschenboden, um das
Medium begasen zu kdnnen, sowie das Hinauspumpen des Mediums sicherzustellen.
Das heiflte Medium wurde nach Vollendung der Sterilisation im Wasser-Eis-Bad mit einer
Gasmischung aus 80% N2 und 20% CO; fur 3 Stunden begast. Anschliefend wurden
die sterilfiltrierten Vitamine und zusétzlich 1 mL L Antischaum (Polypropylenglykol,
1:10) Uber den dritten Anschluss wahrend kontinuierlicher Begasung zugegeben und
eine weitere Stunde begast. Das anaerob hergestellte Reduktionsmittel L-Cystein-Hyd-

rochlorid wurde erst nach Ende der Begasung zugefiihrt.

Das Zulaufmedium flir eine Kaskadenkultivierung mit zusatzlicher Schwefelbereitstel-
lung wurde zusatzlich mit 0,13 g L' Na,S - 9 H.0 versetzt. Dafiir wurde dem Medium
zusétzlich nach der Sterilisation und vor der Begasung 0,25 g L' NaOH hinzugeflgt,

sodass sich ein pH von pH ~6,0 ergab. Die Lagerung der Zulaufmedien erfolgte bei 4 °C.
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4.3. Kultivierung von Clostridien

4.3.1. Stammbhaltung

Die in dieser Arbeit verwendeten Stdamme von C. carboxidivorans und C. kluyveri wurden
von der Deutschen Sammlung fir Mikroorganismen und Zellkulturen (DSMZ) als gefrier-
getrocknete Pellets erworben. Hierbei handelte es sich um die Stamme C. car-
boxidivorans DSM 15243 und C. kluyveri DSM 555, DSM 556, DSM 557, DSM 562, DSM
563 und DSM 564. Diese wurden in den entsprechenden Vorkulturmedien reaktiviert und
anschlieffend in Anaerobflaschen in einem Schuttelinkubator (WiseCube WIS-20R,
Firma Witeg) bei 37 °C, einer Exzentrizitat von 2,5 cm und 100 min™' inkubiert. Nachdem
die Zellen der Stamme die exponentielle Wachstumsphase erreicht hatten (C. car-
boxidivorans: 21h; C. kluyveri: 110 h) wurden diese in der Anaerobwerkbank mit 10%
(v/v) Glycerin versetzt und je 5 mL in Hungate-Rdhrchen (Dunn Labortechnik GmbH)
aliquotiert. AnschlieRend erfolgte ein Verschlielen der Réhrchen mittels Butylgummi-

stopfen und Lochkappen sowie das Einfrieren bei -80 °C

4.3.2. Vorkulturherstellung und Zellernte

Fuir die heterotrophe Herstellung der Vorkulturen von C. carboxidivorans und C. kluyveri
wurden die jeweiligen Vorkulturmedien (Kapitel 4.2) mit jeweils 2,5 mL der Kryokulturen
(Kapitel 4.2.) inokuliert. Hierbei wurden fur C. carboxidivorans 250 mL respektive 500
mL und fir 500 mL Anaerobflaschen verwendet. In beiden Fallen wurde den Medien
zuvor 0,5 g L' L-Cystein-HCI zugegeben. Ebenso wurden dem Vorkulturmedium von C.
carboxidivorans zu diesem Zeitpunkt 5 g L™ Glucose beigefiigt. AnschlieRend erfolgte
die Inkubation der Vorkulturen im Schittelinkubator (37 °C; 100 min™), bis sich diese in
der exponentiellen Wachstumsphase befanden (C. carboxidivorans: 21h; C. kluyveri:
110 h). Fir die darauffolgende Zellernte wurden die Vorkulturen fiir 10 min bei 4500 rpm
zentrifugiert (Hettich Zentrifuga, Rotica 50 RS), erneut in die Anaerobwerkbank einge-
schleust und der Uberstand verworfen. Im Anschluss erfolgte eine Herstellung des In-
okulums mittels Resuspension der Zellpellets in 10 mL phosphatgepufferter Salzlésung
(PBS). Die Inokulation in Anaerobflaschen fiir Untersuchungen im Parallelansatz bezie-
hungsweise flir den Riihrkesselreaktor erfolgte sodann mit sterilen Einwegspritzen und

-kanulen.

4.3.3. Parallelkultivierung in Anaerobflaschen

Die heterotrophe Kultivierung in Anaerobflaschen mit C. kluyveri erfolgte jeweils in An-

aerobflaschen mit einem Gesamtvolumen von 500 mL und einem Arbeitsvolumen von
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100 mL. Das Kulturmedium entsprach dem des Vorkulturmediums fiir C. kluyveri. Die
Zusammensetzung und Herstellung des Mediums zur heterotrophen Kultivierung in An-
aerobflaschen mit C. kluyveri ist in Abschnitt 4.2 beschrieben. Bei einer Untersuchung
mit variierender Gaszusammensetzung im Kopfraum wurden die mit Butylgummisepten
und Lochkappen verschlossenen Flaschen mit autoklaviertem und anerobem Medium
zunachst einige Minuten mit der entsprechenden Gasmischung gespllt. Anschlief3end
wurde in dreifacher Ausfiihrung ein Uberdruck von 1 bar beaufschlagt und jeweils wieder

abgelassen. Es wurde kein Uberdruck beibehalten.

Parallelansatze wurden zu einer Biotrockenmassekonzentration von 0.025 g L' mit ste-
rilen Einmalspritzen und -kantlen tber das Butylgummiseptum inokuliert. Vor der Inoku-
lation erfolgte die Zugabe des Reduktionsmittel L-Cys-HCI. Die Inkubation erfolgte bei
100 rpm im Schittelinkubator (Infors HT, Bottmingen, Schweiz) bei 37 °C. In regelmal3i-
gen Abstanden wurde wahrend der Inkubation mittels Einwegspritzen und -kanulen Pro-
ben entnommen, um die Biomasse, die Produktkonzentration und den pH zu bestimmen.

Ebenso wurde eine Druckmessung mit einem Manometer vorgenommen.

4.3.4. Kultivierung im Riihrkesselreaktor

Satz- und Zulaufverfahren

Fur Satzkultivierungen im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor wurde sowohl ein

Rihrkesselreaktor aus Glas und ein Riuhrkesselreaktor aus Edelstahl verwendet:

Der verwendete gasdicht verschlossene Laborrihrkesselreaktor aus Glas (Labfors, In-
fors AG, Bottmingen, Schweiz) hatte ein Reaktionsvolumen Vg von 1 L bei einem Nomi-
nalvolumen von 2 L. Zur Durchmischung wurden zwei Sechs-Blatt-Scheibenrihrer
(Rushton-Turbinen) an der Rihrwelle angebracht und bei einer Drehzahl von 1200 rpm
(~11,7 W L") angetrieben. Zur Verbesserung der Stromungseigenschaften kamen zu-
satzlich drei Stromungsbrecher zum Einsatz. Die Begasung und Gasdispergierung er-
folgte durch eine Sinterfritte unterhalb der Rihrwelle. Die Temperatur und der pH wurden
Uber einen Temperaturfiihler und einen wassergespeisten Doppelmantel sowie Uber
eine pH-Sonde (405- DPAS-SC-K8S/120, Mettler-Toledo, Columbus, USA) und gesteu-
erte Pumpen zur Zugabe der Titrationsmittel geregelt. Die Ansteuerung und Regelung
aller Parameter des Reaktors sowie die Aufzeichnung aller Daten Uber die Steuereinheit
fand mit der Software Iris V5 Pro Balance (Infors AG, Bottmingen, Schweiz) statt. Die
Einstellung beliebiger Gaszusammensetzung aus Nz, Hz, CO2 und CO war Uber vier un-
abhangige Massendurchflussregler (F-201CV- 500 _RGD-33-V, Bronkhorst High-Tech
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B.V., Ruurlo, Niederlande) mdglich. Bei der Verwendung variabler Partialdriicke fun-
gierte N2 als Fiillgas, wobei stets bei Umgebungsdruck gearbeitet wurde. Verdunstungs-

effekte wurden durch einen Umlaufkihler an der Abgasstrecke geringgehalten.

. 8§ S\

Abbildung 4-2 Prozessaufbau eines kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor: 1) Laborrihr-
kesselreaktor aus Glas mit zwei Sechs-Blatt-Scheibenrihrern, Strémungsbrechern, Begasungs-
fritte zur kontinuierlichen Gaszufuhr, Rickflusskondensator, Temperatur- und pH-Sonde, 2) Was-
serzufuhr zum Doppelmantel, 3) Erdung, 4) Base, 5) Saure, 6) Steuereinheit mit Titrationsmittel-
pumpen, 7) Druckausgleichsgefal3, 8) Gaszufuhr, 9) Massendurchflussmesser, 10) y-Gaschro-
matograph, 11) Pumpe

Der Abgasvolumenstrom wurde nach der Passage eines Trockenmittels (MultiDry, Tho-
Mar OHG, Litau, Deutschland) und eines Sterilfilters (Acro50, Pall Corporation, Port
Washington, USA) anschlielRend Uber einen Massendurchflussmesser (F-111B-1K0-
RGD-33-E, Bronkhorst High-Tech B.V., Ruurlo, Niederlande) geleitet. Zusammen mit
einem Micro-Gaschromatographen (490 Micro GC, Agilent Technologies Sales & Ser-
vices GmbH & Co.KG, Waldbronn, Deutschland) fand eine Analyse der Abgaszusam-

mensetzung statt. Der Versuchsaufbaus ist in Abbildung 4-2 dargestellt.
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Der zweite verwendete Kleinlaborfermenter bestand aus einem zylinderférmigen Kessel
aus rostfreiem Edelstahl mit einem Gesamtvolumen von 3,7 L und einem Arbeitsvolu-
men im Reaktor von 2,0 L (KLF, Bioengineering AG, Wald, Schweiz). Der Gaseintrag
erfolgte am Reaktordeckel Uber ein Gasleitrohr und wurde Uber eine Sintermetallfritte im
unteren Bereich des Bioreaktors dispergiert. Zwei Sechs-Blatt-Scheibenrihrer (Rushton-
Turbinen) parallel auf der Riihrwelle montiert und wurden zur Homogenisierung und zur
Gasdispersion bei Drehzahlen von 1200 rpm (~10,5 W L") verwendet. Zur Verbesse-
rung der Durchmischung und Vermeidung von Thrombenbildung wurden vier Stro-
mungsbrecher normal zueinander an der Reaktorwand eingesetzt. Der pH wurde mittels
einer pH-Sonde (405- DPAS-SC-K8S/120, Mettler-Toledo, Columbus, USA) Gber einen
Seitenstutzen gemessen. Die Temperaturregelung erfolgte Gber einen PID-Regler (engl.
Proportional—Integral-Differential) Gber drei voneinander raumlich getrennte Einheiten:
der Temperaturmesssonde als Messeinheit (Pt100, Bioengineering AG, Wald, Schweiz)
und zwei Regeleinheiten, einem Heizstab (800 W) und einem Kiihistab (Leitungswas-
ser). Die Prozesskontrolle zur Regelung aller ProzessgroRen (Temperatur T, pH, Rihr-
erdrehzahl N, Gesamtdruck P) wurde Uber eine Steuereinheit mit der Software
BioSCADaLab (Version 7.2, Bioengineering AG, Wald, Schweiz) durchgefuhrt. Die Gas-
zufuhr erfolgte Uber vier unabhangige Massendurchflussregler (F-201CV-500-RGD-33-
V, Bronkhorst High-Tech B.V., Ruurlo, Niederlande), welche eine Einstellung der ge-
wilnschten Gaszusammensetzung, bestehend aus den Reinstgasen CO, CO2, Hz und
N2 (Air liquide Deutschland GmbH, Dusseldorf, Deutschland), ermoéglichten und Uber ei-
nen Zuluftfilter (Acro 50 Filter, EMFLON Il, 0,2 um, PALL corporation, Port Washington,
USA) mit Gasflussraten bis zu 10 L h' in den Bioreaktor leiteten. Die Partialdriicke wur-
den dabei mit dem Inertgas N2 in Bezug auf den Gesamtdruck eingestellt. Der Versuchs-

aufbaus ist in Abbildung 4-3 dargestellt.

Die Ruhrkesselreaktoren und das Reaktionsmedium wurden separat autoklaviert wobei
der Glasfermenter ex situ und der Edelstahlfermenter in situ sterilisiert werden konnten
(121 °C, 20 min). Nach Abklhlung wurde das Reaktionsmedium mit Hilfe einer Peristal-
tikpumpe steril in den Reaktor gepumpt und die Vitaminlésung tber einen Sterilfilter zu-
gegeben. Zusatzlich wurden 100 uL L' Antischaummittel Polypropylenglycol (PPG,
1:10) zugeflhrt. Zur Sicherstellung anaerober Bedingungen sowie zur Ausbildung des
gas-flissig-Gleichgewichtes wurde der Rihrkesselreaktor bei einer Rihrerdrehzahl von
200 rpm fur mindestens 12 h mit der gewlinschten Gaszusammensetzung und dem zu
untersuchenden Gasvolumenstrom begast. Der pH wurde Uber die pH-Regelung der
Reaktorsysteme durch Titration mit NaOH (3 M) und H>SO4 (1 M) final eingestellt.
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Abbildung 4-3 Prozessaufbau des kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor (KLF 3,7 L, Bioen-
gineering AG): A) Edelstahl-Reaktorkorper, B) Elektromotor, C) Zuluftstrecke, D) Abgasstrecke
mit Abgaskuihler, E) Massendurchflussmesser, F) y-Gaschromatographie-Einheit, G) pH-Elekt-
rode, H) Mess- und Regeleinheit, |) Station zur Einstellung der Vordriicke der einzelnen Gase in
der Gaszufiihrung, J) Saure- und Basezufuhr, K) Titrationsmittel.

Direkt vor der Inokulation der Reaktoren wurden 0,5 g L' des Reduktionsmittels L-Cys-
HCI als sterile anaerobe Stammldsung Uber das Septum im Reaktordeckel zugegeben.
Die regelmaRige Probenahme erfolgte mittels steriler Einmalspritzen und -kanulen Gber
ein Silikonseptum im Reaktordeckel bei dem Glasrihrkesselreaktor und Gber Seitenstut-
zen bei dem Edelstahlruhrkesselreaktor. Die Reaktoren wurde mit der konzentrierten
Zellsuspension aus der Vorkultur (siehe Abschnitt 4.3.2) zu einer Biotrockenmassekon-
zentration von 0,05 g L™ pro Stamm inokuliert, wodurch sich eine Biotrockenmassekon-

zentration von 0,1 g L™ fiir eine Ko-Kultur ergab.

Die kontinuierliche Bereitstellung von Schwefel wurde in einem Zulaufverfahren unter-
sucht. Die Zufuhr der Na,S - 9 H,0 Stamml6sung (20 g L") erfolgte Gber Anschllsse in
den Reaktordeckeln mit Hilfe von Peristaltikpumpen (Ismatec, Cole Parmer, Wertheim)
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bei einer Flussrate von 0,05 mM S L' h™'. Der Druckausgleich erfolgte mittels Stickstoff-

reservoir (Plastigas, Carl Rothe). Der Aufbau ist ebenfalls Abbildung 4-2 zu entnehmen.

4.3.5. Kaskadenkultivierung im Ruhrkesselreaktor

Fuir die kontinuierliche Kultivierung von C. carboxidivorans und C. kluyveriin einer Ruhr-
kesselkaskade bestehend aus zwei aufeinander folgenden Reaktoren wurde als erster
Reaktor der in 4.3.3 beschriebene Glasrihrkesselreaktor (Labfors, Infors HT, Bottmin-
gen, Schweiz) mit einem Totalvolumen von 2,0 L bei einem Arbeitsvolumen von 1,0 L
verwendet. Als zweiter Reaktor diente der flr Satzkultivierungen verwendete und eben-
falls in Abschnitt 4.3.4 bereits beschriebene Edelstahlreaktor (KLF) mit einem Arbeitsvo-

lumen von 1,5 L.

Beide Ruhrkesselreaktoren wurden wie in Abschnitt 4.3.4 bereits beschrieben vorberei-
tet. Die eingesetzte Gasmischung bestand im ersten Bioreaktor aus 10% CO, 20 % CO:
und 70 % N2 Und 80 % CO und 20 % CO- im zweiten Bioreaktor. Zur optimalen Durch-
mischung und Gasversorgung betrugen die Rihrerdrehzahlen jeweils 1200 rpm, was
volumenspezifischen Leistungseintragen von 11,7 W L' (Labfors, erster Reaktor) bezie-
hungsweise 10,5 W L' (KLF3000, zweiter Reaktor) entsprach. Die Begasungsraten be-
trugen jeweils 5,0 L' h""und 7,5 L" h™!, was einer Begasungsrate von 0,042 vvm fur den

ersten Reaktor beziehungsweise von 0,083 vvm fir den zweiten Reaktor bedeutete.

Das Fliellschema der kontinuierlich betriebenen Rihrkesselkaskade mit kontinuierlicher
Begasung ist in Abbildung 4-4 und ein Foto in Abbildung 4-5 dargestellt. Der erste Re-
aktor wurde auf pH 6,0 geregelt, um optimales Wachstum der Zellen mit Saurebildung
zu gewahrleisten, der zweite Reaktor wurde auf pH 5,0 geregelt, um giinstige Bedingun-
gen fir die Solventogenese zu bieten. Als Titrationsmittel wurde 3 M NaOH beziehungs-
weise 1 M H,SO4 verwendet mit einer beidseitigen pH-Kontrolle in beiden Reaktoren bei
einem Totband von 0,05. Zur Sicherstellung des Zellwachstum wurde nach Inokulation
des ersten Reaktors mit einer Biotrockenmassekonzentration von 0,1 g L' der Prozess
fir 24 h im Satzbetrieb gefahren, bevor der kontinuierliche Betrieb der Flissigphase mit
anaerobem Zulaufmedium fir den ersten Reaktor mit einer Peristaltikpumpe (Watson-
Marlow, Spirax-Sarco Engineering Company) gestartet wurde. Das Zulaufmedium wurde
wie in Kapitel 4.2 beschrieben hergestellt und in 5 L-Flaschen bereitgestellt. Zur Auf-
rechterhaltung des Volumenstroms war die 5 L-Zulaufmedienflasche mit einem flexiblen,
Stickstoffreservoir (Plastigas, Carl Roth, Karlsruhe) verbunden, welcher tiber ein Septum

in regelmaRigen Abstanden mit Stickstoff wiederaufgefillt werden konnte. Es wurden



Materialien und Methoden | 53

gasdichte Schlauche (ID = 0,89 mm, Cole Parmer, Wertheim) verwendet, um anaerobe

Bedingungen zu gewabhrleisten.
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Abbildung 4-4 Schematische Darstellung der kontinuierlich betriebenen Rihrkesselkaskade
ohne Zellriickhalt, bestehend aus einem Glasriihrkesselreaktor (Labfors, Infors AG) (links) und
einem Edelstahlfermenter (KLF, Bioengineering AG) (rechts). Gasstréme werden durch gestri-
chelte, FlUissigkeitsstrome durch durchgezogene Linien dargestellt. Erster Reaktor: pH =6,0; V =
1,0 L; CO:CO2:N2 10:20:70; Fgas = 0,042 vvm. Zweiter Reaktor: pH = 5,0; V = 1,5 L; CO:COz2
80:20; Feas = 0,083 vvm. (Fir beide Reaktoren gleich: T = 37 °C; n = 1200 min-'). Uber eine
Gasmischstationen konnte die Begasung der beiden Reaktoren mit N2, CO2 und CO eingestellt
werden. Die Abgasstrecken bestanden jeweils aus einem MFM und einer y-GC (Abbildung nach
Doll (2018)).

Gleichzeitig wurde der Ablauf des Labfors respektive Zulauf des Edelstahlbioreaktors
Uber eine weitere Peristaltikpumpe (Ismatec, Cole Parmer) gestartet. Der zweite Reaktor
erhielt dabei kontinuierlich zell- und saurehaltige Fermentationsbriihe aus dem ersten
Reaktor zur Bildung von Alkoholen. Das Arbeitsvolumen von 1,5 L im zweiten Reaktor
wurde Uber den kontinuierlichen Eintrag von Kulturbrihe aus dem ersten Reaktor zu
dem bereits vorgelegten 1,0 L Medium im zweiten Reaktor erreicht. Der Ablauf aus dem
zweiten Reaktor wurde nach Erreichen des Flissigkeitsstandes von 1,5 L im Edelstahl-
fermenter gestart (Watson-Marlow, Spirax-Sarco Engineering Company) und in autokla-
vierten 5 L-Flaschen gesammelt. Hierbei arbeiteten alle Pumpen mit identischen Volu-

menstromen.
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Abbildung 4-5 Abbildung der Rihrkesselkaskade aus zwei RUhrkesselreaktoren mit kontinuier-
licher Begasung: (A) Glasruhrkesselreaktor, (B) Edelstahlfermenter, (C) Vorlageflasche mit steri-
lem Zulaufmedium fir den ersten Reaktor, (D) Auffanggefald fur den Ablauf aus dem zweiten
Reaktor, (E) Zulaufpumpe fur den ersten Reaktor, (F) Ablaufpumpe des ersten Rihrkesselreaktor
und Zulaufpumpe fir den zweiten Riuhrkesselreaktor, (G) Ablaufpumpe fir den zweiten Rihrkes-
selreaktor, (H) Waage zur gravimetrischen Kontrolle der Volumenkonstanz, (I) Stickstoffreservoir,
(J) Steuereinheit des zweiten Rihrkesselreaktor, (K)Titrationsmittel

Die Zulauf- und Ablaufflaschen wurden hierbei auf einer Waage platziert, um Unregel-
maRigkeiten in den Volumenstromen auszuschliel3en und eine Volumenkonstanz zu ge-
wahrleisten. Die Volumenstrome wurden taglich mehrmals geprift und gegebenenfalls
nachjustiert. In regelmafRigen Abstanden wurden in beiden Reaktoren Proben mit steri-
len Einmalspritzen und -kanulen Gber im Reaktordeckel und im Reaktorstutzen befindli-
che Septen genommen. Eingetragene Standardabweichungen resultieren aus zwei se-
quentiell durchgefihrten Experimenten unter identischen Versuchsbedingungen. Hierzu
wurden entsprechende Probenahmezeitpunkte der Einzelexperimente zusammenge-

fasst und die Standardabweichung als Minimal- und Maximalwerte bestimmt.
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4.4. Analytische Methoden

4.4.1. Bestimmung der Biotrockenmassekonzentration mittels Extinktions-
messung und Fluoreszenz in situ Hybridisierung in Kombination mit

Durchflusszytometrie

Die Extinktionsmessung ermdglicht es, die Konzentration eines Stoffes in Lésung zu be-
stimmen, wobei der Umstand der Lichtstreuung- und absorption von Molekilen genutzt
wird. Dieser Umstand fiihrt zu einer Anderung der Lichtintensitat in Abhangigkeit der
Wellenlange, welche auf mathematische Ebene durch das Lambert-Beer'sche Gesetz

beschrieben werden kann (Skoog und Leary 1996).

I 4.1
EA=Iog1O-T0=a,\-c-b 1)

Ex Extinktion des Fluids bei der Wellenlange A, -

lo Intensitat des eingestrahlten Lichts, W m2

| Intensitat des transmittierten Lichts, W m2

€A Dekadischer Extinktionskoeffizient, L mol" m™
c Konzentration, mol L

b Schichtdicke der fluiden Phase, m

A Wellenlange des eingestrahlten Lichts, nm

Die optische Dichte der Proben bei 600 nm (ODeoo) wurde mit einem UV-Vis-Spektro-
photometer (Genesys 10S UV-Vis; Thermo Scientific, Neuss, Deutschland) gemessen.
Hierbei lag der lineare Bereich des Photometers nach dem Lambert-Beer'schen Gesetz
bei einer ODgoo zwischen 0,05 und 0,3. Proben mit entsprechenden Abweichungen von
diesem Wertebereich wurden mit PBS verdunnt und dreifach vermessen. Ebenso wurde
fur die Blindprobe (engl.: Blank) die phosphatgepufferte Salzlésung verwendet. Fir die
Bestimmung eines Korrelationsfaktors zwischen ODsgo und der Biotrockengewichtskon-
zentration (BTM) wurden Vorkulturen wie zuvor beschrieben hergestellt, auf eine opti-
sche Dichte ODego von 10 konzentriert (10 min, 4500 rpm, Hettich Zentrifuga, Rotica 50
RS und in anaerober phosphatgepufferter Salzlésung (PBS, pH 7,4) resuspendiert). An-
schlieend wurde eine Verdinnungsreihe hergestellt. Die ODsoo wurde flir beide

Stamme in dreifacher technischer Ausfliihrung gemessen. Die Zelltrockenmasse wurde
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gravimetrisch gemessen, indem das zentrifugierte Zellpellet (15 000 rpm, 5 min, Mikro
20; Hettich) in zuvor getrockneten und gewogenen 2-mL-Reaktionsgefallen (Eppendorf
AG, Hamburg, Deutschland) bei 80 °C auf konstante Masse getrocknet wurde. Die Auf-
zeichnung der gemessenen Biomasse-Trockenkonzentration gegen die ODggo ermég-
lichte die Schatzung der linearen Korrelationsfaktoren von 0.48 + 0.03 g L™ C. car-
boxidivorans und 0.47 + 0.04 g L' C. kluyveri. Mit Gleichung 4.2 konnte somit die Bio-

trockenmassekonzentration bestimmt werden

cx = fx - ODsoo (4.2)
Cx Biotrockenmassekonzentration gL’
fx Stammspezifischer Korrelationsfaktor gL’
ODsoo Optische Dichte bei 600 nm -

Die Biomassekonzentrationen der einzelnen Zellen von C. carboxidivorans und C.
kluyveriin der Ko-Kultur wurden auf der Grundlage der einzelnen Zellzahlen in der Probe
geschatzt, die nach der in solution Fluoreszenz in situ Hybridisierung (FISH) durch

Durchflusszytometrie (FC) gemessen wurden.

Die Durchflusszytometrie (engl.: Flow Cytometry, FC) ermdglicht die Analyse und Quan-
tifizierung von Zellen und Partikeln hinsichtlich ihrer physikalischen und molekularen Ei-
genschaften. In der Biotechnologie ist hierbei die Beurteilung des Zustandes einer Zelle
von besonderem Interesse. Ebenso kénnen Groflenverteilungen und Populationsver-

haltnisse ermittelt werden.

Das Grundprinzip einer FC-Analyse beruht auf der Anregung von bereits vorhanden oder
in den Organismus eingebrachten Fluorophoren mittels einer monochromatischen Licht-
quelle und deren emittierten Lichtspektren. Uber die Lichtstreuung der einzelnen Zellen

kénnen Ruickschlisse auf den Zustand dieser gemacht werden (Rothe 2006).

Zu Beginn der Durchflusszytometrie wird die Zellsuspension in der Injektionsnadel be-
schleunigt. Anschlielend findet eine hydrodynamische Fokussierung der Zellen statt,
sodass diese einzeln an einem rechtwinklig angeordneten Laser vorbeilaufen kénnen.
Da verschiedenste Fluorophore existieren, kbnnen hierbei auch mehrere Laser mit un-
terschiedlichen Wellenlangen Anwendung finden. Nach erfolgter Anregung wird das von
den Fluorophoren emittierte Lichtspektrum von einem System aus Bandpassfiltern und

Farbteilerspiegeln aufgetrennt und mittels Photomultiplier detektiert (Rothe 2006).
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Es kann zwischen zwei verschiedenen Anordnungen der Detektoren unterschieden wer-
den. Zum einen kann die Lichtstreuung der Zellen in der Achse des Lasers liegen (engl.:
forward scatter, FSC) und zum anderen im rechten Winkel dazu (engl.: side scatter,
SSC). Der FSC wird hierbei gewohnlich zur Bestimmung der Zellgré3e verwendet, wo-
hingegen der SSC eine Beschreibung der Granularitat oder des Zerteilungsgrades zu-
lasst (Rothe 2006). Abbildung 4-6 ist eine schematische Veranschaulichung eines

Durchflusszytometers zu entnehmen.
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Abbildung 4-6 Darstellung eines Durchflusszytometers. Der monochromatische Lichtstrahl des
Lasers wird von der Zelle gestreut und in zwei Richtungen (FSC; SSC) von Photomultipliern
(PTM) detektiert. Im Anschluss findet eine Signalumwandlung und entsprechende Verarbeitung
des Signals in einer Software statt. Abbildung nach Rothe (2006)

Fir den Nachweis und die Quantifizierung von C. kluyveri und C. carboxidivorans in Ko-
Kulturen, wurden durch den Projektpartner zwei spezifische Oligonukleotid-Sonden flir
23S rRNA fiir beide Stamme entwickelt und verifiziert, um eine spezifische Markierung
von Fermenterproben durch FISH zu erméglichen. Die 23S rRNA-gerichteten Oligonuk-
leotid-Sonden ClosKluy und ClosCarb wurden mit dem ARB-Softwarepaket (Ludwig et
al. 2004) zusammen mit der SILVA-Datenbank (Quast et al. 2013) entworfen. Die opti-
male Formamidkonzentration und die Spezifitat der entwickelten Sonden wurden durch
Kreuzhybridisierungsexperimente und mit verschiedenen Referenzstammen Uberprift
Eine mikroskopische Aufnahme einer Mischung beider markierter Stamme ist in Abbil-
dung 4-7 zu sehen. Die vom Projektpartner verwendeten Fluorophore waren Alexa Fluor
488 (AF488) fur C. kluyveri und Cyanine 3.5 (Cy3.5) fur C. carboxidivorans, wobei die
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entsprechenden Filtersatze 17 und 45 bei der Untersuchung in dem Fluoreszenzmikro-
skop Axio Imager (Carl Zeiss Microscopy, Oberkochen, Deutschland) zum Einsatz ka-
men (Schneider et al. 2021).

Abbildung 4-7 Mischung von C. carboxidivorans und C. kluyveri hybridisiert mit ClosKluy- und
ClosCarb-Sonden. ClosKluy markiert mit AF488 (grin) und ClosCarb markiert mit Cy3.5 (rot).
Belichtungszeiten: 500 ms fur AF488 und Cy3.5. Bildmanipulation erfolgte mit der Software ZEN
3.0 (blue edition) (Carl Zeiss Microscopy, Oberkochen, Deutschland) (Schneider et al. 2021).

Fir eine Quantifizierung mittels in solution FISH-FC wurde zunachst jede Probe kon-
zentriert oder mit PBS auf eine endgiltige ODeoo von 0,5 verdinnt, und 0,5 mL wurden
bei 15 000 rpm (Mikro 20; Hettich) zentrifugiert. Das Pellet jeder Probe wurde in 0,5 mL
einer Mischung aus 50 % PBS und 50 % Ethanol resuspendiert, was eine ODgoo von 0,5
ergibt, und bis zur weiteren Verarbeitung bei -20°C gelagert. Die Schritte fur die in solu-
tion FISH wurden von in situ FISH Gbernommen und modifiziert, um die Messung der
Zellzahl mittels Durchflusszytometrie zu ermdglichen (Lay et al. 2007; Haroon et al.
2013).

Vor der Hybridisierung wurden die gelagerten Proben schrittweise dehydriert, indem die
Zellen durch 50 %-ige, 80 %-ige und 98 %-ige Ethanol-Wasser-Losungen geleitet wur-
den. Nach jedem Dehydratisierungsschritt wurden die Zellen 3 Minuten lang bei 15 000
Umdrehungen pro Minute (4°C, Centrifuge 5424 R, Eppendorf AG) zentrifugiert und in
der nachsten Ldsung resuspendiert, nachdem der Uberstand verworfen worden war. Die
dehydrierten Bakterienzellen wurden dann zentrifugiert (4°C, Centrifuge 5424 R, Eppen-
dorf AG), und das Pellet wurde resuspendiert und durch Zugabe von 0,5 mL einer 20 %-
igen Lysozymloésung (Tabelle A. 9) fir 10 min auf Eis und anschlieRende Zentrifugation
fir 5 min bei 15 000 rcf (4°C, Centrifuge 5424 R, Eppendorf AG) permeabilisiert. Nach
einmaligem Waschen der Zellen in deionisiertem Wasser wurden die Zellen in 0,5 mL

Hybridisierungspuffer (Tabelle A.10) mit 30 % Formamid und 0,5 ug mL" jeder stamm-
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spezifischen 23S rRNA-gezielten Oligonukleotidsonde (siehe Tabelle A. 11) resuspen-
diert und 3,5 h bei 46 °C unter Ausschluss von Licht zum Schutz der Fluorophore inku-
biert.

Nicht gebundene Oligonukleotid-Sonden wurden durch zweimaliges Waschen der Zellen
in 0,5 mL vorgewarmtem Waschpuffer (siehe Tabelle A. 12) einschlief3lich einer 20-min(-
tigen Inkubation bei 48 °C entfernt. SchlieBlich wurden die Bakterienzellen zweimal mit
eiskaltem PBS gewaschen und in einem Endvolumen von 0,5 mL PBS resuspendiert.
Fir die individuelle Bestimmung der Zellzahlen wurde ein Durchflusszytometer (BD
FACS Melody Cell Sorter; BD Biosciences, San Jose, CA, USA) verwendet, das mit ei-
nem blauen und roten Laser ausgestattet war, der bei 488 nm und 640 nm fir die indivi-
duelle Bestimmung der Zellzahlen verwendet wurde. Die Ereignisrate wurde auf 10 000
Ereignisse s eingestellt und mit der BD FACSChorus-Software (BD Biosciences) aus-
gewertet. Die Seitenwinkelstreuung (SSC) und die Vorwartswinkelstreuung (FSC) wur-
den mit dem bei 488 nm emittierenden blauen Laser unter Verwendung des 488-nm-
Bandpassfilters gemessen. Das Fluoreszenzsignal der in dieser Arbeit mit Fluorescei-
nisothiocyanat (FITC) markierten Sonden wurde bei 488 nm angeregt, und die Emission
von FITC wurde mit dem 527/32-nm-Bandpassfilter (FITC-Filterset) gemessen. Die mit
Cyanin 5 (Cy5) markierten Sonden wurden mit dem roten Laser bei 640 nm angeregt,
und die Emission von Cy5 wurde mit dem 660/10-nm-Bandpassfilter (Allophycocyanin-
Cyanin 7 (APC-C7)-Filterset) gemessen. Die Erfassungsschwelle wurde im Seitenstreu-
ungskanal festgelegt, um das Hintergrundrauschen zu reduzieren und die Erkennung
bestimmter PBS-Komponenten auszuschlielen. Die Fluoreszenzsignale der Zellen wur-
den gesammelt und als Streudiagramme (SSC vs. FSC) der Fluoreszenzintensitat mit
logarithmischer Darstellung und als Histogramme mit den Zellzahlen im Vergleich zur
Fluoreszenzintensitat im entsprechenden Filterset in bi-exponentieller Darstellung auf-
gezeichnet. Die Zellen der einzelnen Stdmme wurden von der Software unter Verwen-
dung der zuvor festgelegten Fenster gezahlt. Die ODeoo jedes Stammes wurde dann un-
ter Verwendung der spezifischen linearen Korrelationsfaktoren zwischen Zellzahlen und
ODsoo ermittelt, die zuvor durch Beobachtung der Zellzahlen in manuell gemischten Pro-
ben mit verschiedenen Kombinationen beider Stdmme, die durch ihre ODsoo charakteri-
siert und zu einer Gesamt-ODeoo von 0,5 summiert wurden, bestimmt wurden. Unmar-
kierte Proben wurden als Negativkontrolle gemessen. Die Biomassekonzentrationen der
beiden Stamme erfolgte dann durch Anwendung der linearen Korrelationsfaktoren zwi-
schen CDW und ODego (Baumler et al. 2022).
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4.4.2. Produktbestimmung mittels HPLC

Die Hochleistungsflussigkeitschromatographie (HPLC) ist ein analytisches Verfahren,
dass zur Trennung, Identifizierung und Quantifizierung der einzelnen Bestandteile eines
Gemisches eingesetzt wird. Dabei wird eine unter Druck stehende mobile Phase, welche
die Probenmischung enthalt, mit Hilfe von Pumpen durch eine Saule geleitet, die mit
einem festen Adsorptionsmittel gefillt ist. Jede Komponente in der Probe interagiert un-
terschiedlich mit dem Adsorptionsmaterial, was zu variierenden Verweilzeiten flr die ver-
schiedenen Komponenten fuhrt und hierdurch eine Trennung der Bestandteile bewirkt.
Die Intensitat der Wechselwirkung zwischen der mobilen und stationaren Phase ent-

scheidet somit Uber die Retentionszeiten der einzelnen Analyten (Harris 2014).

Nach dem Durchlaufen der stationdren Phase wird das Laufmittel anschlieBend durch
eine Detektoreinheit geleitet. Hierbei kann es sich unter anderem um Refraktometer (RI-
Detektor), Massenspektrometer (MS) oder UV/VIS-Detektoren (DAD) handeln. Ebenfalls
ist eine Kombination aus Detektoren maglich (Gey 2015). Die so gemessenen GroélRen
werden im Anschluss mittels eines Chromatogramms Uber die Zeit abgebildet. Darauf-
folgend lasst sich unter Zuhilfenahme von externen Standards mit bekannter Konzent-
ration eine Kalibrierfunktion erstellen, welche die Quantifizierung von unbekannten Pro-
ben ermdglicht. Zu den vier Trennmethoden der HPLC zahlen die Verteilungs-, Adsorp-

tions-, lonenaustausch- und GréfRenausschlusschromatographie.

Fir die Quantifizierung der Produktkonzentrationen mit Hilfe einer HPLC wurden Fer-
mentationsproben hierzu sterilfiltiert (0,2 um Spritzenfilter, Carl Roth, Karlsruhe) und bis
zur Analytik bei 4°C in Rollrandflaschchen dicht verschlossen. Hierzu erfolgte eine auto-
matisierte Probennahme (10 pL) aus einem Rollrandflaschchen mittels eines Auto-
samplers (HPLC-Autosampler Plus, Finnigan Surveyor ThermoFischer Scientific). Wei-
terhin wurde als mobile Phase und Laufmittel 5 mM Schwefelsaure eingesetzt, welche
bei einem Druck von 44 bar und einem Volumenstrom von 0,6 mL min™' Gber eine lonen-
austauschsaule (Aminex HPX-87H, BioRad, Miinchen, Deutschland) bei einer Saulen-
ofentemperatur von 60 °C geleitet wurde. Im Anschluss wurden mittels eines Brechungs-
index-Detektors (Finnigan Surveyor Rl Plus Detector, Thermo Fisher Scientific) die Be-
standteile der jeweiligen Proben analysiert. Die Laufzeit der einzelnen Proben betrug
hierbei 45 Minuten. Abschliel3end konnte mit Hilfe von ebenfalls vermessenen Standard-
I6sungen und den erhaltenen integrierten Chromatogrammen aus der HPLC-Software
(Aglient EZChrom Elite, KNAUER Wissenschaftliche Gerate GmbH) tber lineare Re-
gression eine Bestimmung der Produktkonzentrationen durchgefiihrt werden. Die Eluti-

onszeiten der einzelnen Produkte sind Tabelle A. 13 zu entnehmen.
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4.4.3. Produktbestimmung mittels GC

Das Trennprinzip der Gaschromatographie (GC) ahnelt dem der HPLC, wobei bei der
GC eine andere mobile Phase Verwendung. Diese besteht aus einem inerten Tragergas
wie Argon, Helium, Kohlenstoffdioxid, Stickstoff oder Wasserstoff, wobei auch eine Mi-

schung dieser Gase mdglich ist (Gey 2015).

Zu Beginn einer GC-Analyse wird das Probengemisch in einer Injektorheizung ver-
dampft. Die so entstandene Gasphase wird anschliefien mit dem Tragergas vermengt
und Uber die Kapillarsaule (stationare Phase) geleitet. Aufgrund von verschiedenen Sie-
depunkten, Partialdampfdricken, Van-der-Waals-Bindungen und Wasserstoffbriicken-
bindungen eluieren die Probenbestandteile durch diese unterschiedlich schnell. Nach-
folgend geschaltete Detektoren ermdglichen im Anschluss eine Quantifizierung der
Probe. Hierbei kommen typischerweise Elektroneneinfangdetektoren, Flammionisati-

onsdetektoren (FID) und Warmeleitfahigkeitsdetektoren zum Einsatz (Harris 2014).

Fur die Messung der 1-Hexanol-, Octanoat- und 1-Octanol-Konzentrationen wurden die
Proben durch Zugabe von Hexan (Probe: Hexan = 3:1), Mischen fiir 15 min bei 25 s
(Retsch MM200, RETSCH GmbH, Haan, Deutschland) und anschlieRender Phasentren-
nung durch Zentrifugation bei 13.000 rpm fur 3 min (Mikro 20, Hettich, Tuttlingen,
Deutschland) extrahiert. 100 L der organischen Phase wurden dann abgenommen, mit
50 UL eines internen Standards (1 g L™ 1-Pentanol in Hexan) gemischt und fiir die GC-
Analyse verwendet. Am Ende der Extraktion wurden die Proben gasdicht verschlossen,
um eine Verdunstung des Hexans zu vermeiden. Die gaschromatographische (GC) Ana-
lyse wurde mit einem Autosampler (AOC-20s, Shimadzu Corp., Kyoto, Japan) und ei-
nem GC-Autoinjektor (AOC-20i, Shimadzu Corp., Kyoto, Japan) automatisiert, der ein
Probenvolumen von 5 uL mit einem Split des Injektors von 50 aufnahm. Die stationare
Phase war eine GC-Kapillarsaule (FameWax, Restek) und die mobile Phase (4,35 mL
min'; 4,96 bar) bestand aus Helium. Die Saulentemperatur wurde nach jeder Probenin-
jektion mit 7 °C min™* von 50 °C auf 180 °C erhoht. Nach der Trennung der Produkte auf
der GC-Kapillarsdule wurden sie mit einem Flammenionisationsdetektor (FID-2010 Plus,
Shimadzu Corp., Kyoto, Japan) nachgewiesen, der bei einer Temperatur von 250 °C mit
Flussraten von 40 mL min™' (Hz) und 400 mL min™' (He) betrieben wurde. In Tabelle A.14
sind die verschiedenen Elutionszeiten von 1-Hexanol, 1-Octanol und Octanoat aufge-
flhrt.
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4.4.4. Bestimmung der Wachstums- und Produktbildungsraten

Die Bestimmung der maximalen Produktbildungs- und Wachstumsraten erfolgte Uiber die
Ableitung einer sigmoidalen Ausgleichsfunktion (Gl, 4.3) der ermittelten Produkt- und
Biotrockenmassekonzentrationen Uber die Prozesszeit.Hierzu wurde in der Software
Matlab (The MathWorks Inc., Natick, USA) eine modifizierte Gompertz- Funktion mit drei
Variablen aus der Curve-Fitting Toolbox angewendet (Trust-Region Algorithmus). Die
Berechnung von Standardabweichungen erfolgte Uber das 95 %-Konfidenzinterwall,
welches von Matlab ausgegeben wird. Die Bildung der ersten Ableitung erlaubte dann

die Abschatzung der maximalen volumetrischen Produktbildungs- und Wachstumsraten.

-(t-c)

cp=a-e®? (4.3)
Cp Produktkonzentration, gL’
t Prozesszeit, h
a,b,c Regressionsfaktoren, -

4.4.5. Abagsanalytik zur Bestimmung von Gasaufnahmeraten

Die Zusammensetzung des Abgases konnte durch einen p-Gaschromatographie (4 490,
Aglient Technologies, Waldbronn) analysiert werden. Hierbei kamen zum einen uGC-
Gaschromatographieeinheit (uWCG 490, Saulentyp: 1m COX Heated Injector mit Back-
flush, Agilent Technologies, Waldbronn) eingesetzt. Zum anderen kam eine weitere uGC
zum Einsatz, welche drei Kanale besal}, die eine Detektion verschiedener gasférmiger
Komponente ermdglichte. Auf der ersten Saule (Molsiebsaule mit Tragergas Argon)
konnten Permanentgase wie He, Hz, N2, Oz, CO und kurzkettige Alkane detektiert wer-
den. Die zweite Saule (PPQ-Saule mit Tragergas Helium) diente der Detektion von COy,
NHs und NOx. Der dritte Kanal (CP-Sil 5-Saule mit Tragergas Helium) ermdglichte es,
die Gase H.S, C.S und COS zu vermessen. Um eine zuverlassige Bestimmung der Ab-
gaszusammensetzung gewahrleisten zu kénnen, erfolgte eine Kalibrierung der y-GC-
Einheit. Hierzu wurde der Reaktor Uberbrickt, bestimmte verschiedene Gaszusammen-
setzungen eingestellt und vermessen. Eine Kalibriergerade ermdglichte die Korrelation
der Peakflachen und der Gasanteile. Die Parameter sowie die Einstellungen der zweiten
M-GC sind in Tabelle 4-2 aufgefihrt.
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Tabelle 4-2 Parameter und Einstellungen der verwendeten drei Kanalen der y-GC (u 490,
Agilent Technologies).

Kanal 1 Kanal 2 Kanal 3
Tragergas Argon Helium Helium
Saule Molsiebsaule PPQ-Saule  CP-Sil 5-Saule
Injektortemperatur 90 °C 90 °C 90 °C
Saulentemperatur 80 °C 80 °C 45 °C
Injektionszeit 50 ms 50 ms 50 ms
Ruckspulzeit 50s 130s 8,0s
Initialdruck 250 kPa 150 kPa 100 kPa
Probenfrequenz 100 Hz 100 Hz 100 Hz
Laufzeit 150 s 150 s 90s

Die Aufzeichnung des Abgasvolumenstroms erfolgte durch einen thermischen Massen-
durchflussmesser (Mass Flow Measurement, MFM) (Bronkhorst High-Tech B.V., Ruurlo,
Niederlande), welcher mittels N2 kalibriert wurde. Volumenstréme von Gasmischungen
mit verschiedenen Gaskomponenten weisen aufgrund der Gaskonversionsfaktoren der
Einzelgase und in Abhangigkeit der Zusammensetzung der Gasmischung Unterschiede
zu den tatsachlichen Volumenstrémen auf. Die gemessenen Abgasvolumenstrome wur-
den daher um den Mischgaskonversionsfaktor (MGK) und den mittels uGC gemessenen
Anteil der einzelnen Gaskomponenten i an der Gesamtabluft y; bereinigt (siehe Glei-
chung 4.4).

Vi = Vapgas - MGK -y, (4.4)
V, Tatsachlicher Gasvolumenstrom der Komponente i, L h
V abgas Gesamter Abgasvolumenstrom, L h'
MGK Mischgaskonversionsfaktor, -
Y; Gasanteil der Komponente i am Gesamtvolumenstrom, -

Der Mischgaskoeffizient (MGK) wurde aus den Gaskonversionsfaktoren G:; der einzel-
nen Gase sowie deren Volumenanteile y; nach Gleichung 4.5 berechnet. Der Gaskon-
versionsfaktor wurde Uber die Steigung einer Kalibriergerade flr verschiedene Gasvolu-

menstrome des reinen Gases i im Massendurchflussmesser empirisch bestimmt.
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MGK = — >3- (4.5)
=16y |
MGK Mischgaskonversionsfaktor, -
Gii Gaskonversionsfaktor des Gases i, -
yi Gasanteil der Komponente i am Gesamtvolumenstrom, -

Die Berechnung der volumetrischen Gasaufnahmeraten rg des jeweiligen Gases erfolgte
dabei aus der Differenz der molaren Eingangs- und Abgasvolumenstrome geman Glei-
chung 4.6. Aufgrund dieser Definition stellten positive Raten r¢ > 0 Aufnahmeraten dar,
wahrend negative Raten r¢ < 0 die Bildung beziehungsweise Freisetzung des jeweiligen
Gases darstellten und folglich in dieser Arbeit als Bildungsraten bezeichnet wurden. Hier-
durch konnten die jeweiligen volumetrischen Gasaufnahme- und Bildungsraten rco, rco,

und ry, bestimmt werden.

r6 = (Vgein * Pien- Vgaus - PI) - (Ve - R+ T)! (4.6)
re volumetrische Gasaufnahmerate, mol L' h’!
Vg ein Gaseingangsvolumenstrom, L h
Vg aus Abgasvolumenstrom, L h'
Ps,ein Eingangspartialdruck Gas i, mbar
pi Partialdruck Gas i, mbar
VR Reaktionsvolumen, L
R universelle Gaskonstante: 8,314 J mol' K

T Prozesstemperatur, K
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5. Reaktionstechnische Charakterisierung von C. kluvy-

eri’?

5.1. Vergleichende Analyse verschiedener C. kluyveri lsolate

Die Charakterisierung des Wachstums sowie der Produktbildung der C. kluyveri Isolate
DSM 555, DSM 556, DSM 557, DSM 562, DSM 563 und DSM 564 erfolgte als biologi-
sches Triplikat in parallelen Anaerobflaschen. Als Substrat dienten 6 g L' Acetat und
15 g L' Ethanol. In Abbildung 5-1 sind die maximal erzielten Biotrockenmassekonzent-
rationen, der Verbrauch von Acetat und Ethanol, der finale pH sowie die final erzielten
Butyrat- und Hexanoatkonzentrationen der jeweiligen Isolate nach 120 h dargestellt. C.
kluyveri DSM 555 gilt als der Modelstamm (Barker und Taha 1941) und wird daher als

Referenz herangezogen.

Bei einer Betrachtung des Substratverbrauchs konnte ein reduzierter Verbrauch bei den
Isolaten C. kluyveri DSM 556, DSM 557 und DSM 562 verzeichnet werden. Die Butyrat-
konzentration war flr die Isolate C. kluyveri DSM 563 und DSM 564 am niedrigsten,
wohingegen erhohte Hexanoatkonzentration von 8,9 + 0,08 gL' und 7,75 + 0,24 g L’
quantifiziert werden konnten. Der Referenzstamm C. kluyveri DSM 555 erreichte mit
10,73 + 1,01 g L' die hochste Hexanoatkonzentration. Der pH fiel lediglich bei den Iso-
laten C. kluyveri DSM 556 und DSM 562 unter pH 6,0 nach 120 h.

Fir alle Isolate konnte eine vergleichbare maximale Biomassekonzentration um 0,4 g L™
erzielt werden, wobei C. kluyveri DSM 562 und DSM 564 mit knapp 0,47 + 0,03 g L"" und

0,5 g L ein leicht verbessertes Wachstum aufwiesen.
Diskussion

Es ist zunachst festzuhalten, dass die verschiedenen Isolate von C. kluyveri insgesamt
das zu erwartende Verhalten aufwiesen und aus den Substraten Acetat und Ethanol
mittels Kettenverlangerung die Produkte Butyrat und Hexanoat unter Ansauerung des
Mediums bildeten. Die Ansauerung lasst sich durch eine Betrachtung der Reaktionsglei-
chung erklaren: Aus 6 Mol Ethanol (C2) und 3 Mol Acetat kénnen 3 Mol Butyrat und ein
zusatzliches Mol Hexanoat gebildet werden.

Teile dieser Ergebnisse sind bereits verdffentlicht in:

'Baumler, Miriam; Schneider, Martina; Ehrenreich, Armin; Liebl, Wolfgang; Weuster-Botz, Dirk
(2022): Synthetic co-culture of autotrophic Clostridium carboxidivorans and chain elongating
Clostridium kluyveri monitored by flow cytometry. In: Microbial Biotechnology 15 (5), S. 1471—
1485. DOI: 10.1111/1751-7915.13941.

2Baumler, Miriam; Burgmaier, Veronika; Herrmann, Fabian; Mentges, Julian; Schneider, Martina;
Ehrenreich, Armin et al. (2023): Continuous Production of Ethanol, 1-Butanol and 1-Hexanol from
CO with a Synthetic Co-Culture of Clostridia Applying a Cascade of Stirred-Tank Bioreactors. In:
Microorganisms 11 (4), S. 1003. DOI: 10.3390/microorganisms11041003.
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Abbildung 5-1 Parallelkultivierungen in Anaerobflaschen mit verschiedenen C. kluyveri Isolaten
mit 6 g L' Acetat und 15 g L-' Ethanol: A) maximale Biomassekonzentration, B) finaler pH, C+D)
Substratverbrauch, E+F) finale Produktkonzentrationen nach 120 h (pHo=6,8; T =37 °C; n =100
rom; V =0,1L).

Das flhrt langfristig zu einer Reduzierung des pH im Medium (Seedorf et al. 2008). Fur
alle Satzprozesse waren nach einer gewissen Prozesszeit eine stagnierende Substrat-
aufnahme und Produktbildung messbar, was auf die Abnahme des pH zurtickzufiihren

ist, da dieser zu diesem Zeitpunkt bei pH 6,0 oder tiefer lag. Wie von Barker und Taha
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(1941) beschrieben, liegt der Bereich, in dem Wachstum von C. kluyveri beobachtet wer-
den kann, zwischen pH 6,0 und pH 7,5. Alle Stamme zeigten eine messbare Bildung von

H: bis hin zu 480 mbar (Daten nicht gezeigt

Zusammenfassend hat sich gezeigt, dass jedes der untersuchten Isolate von C. kluyveri
verschiedene Auspragungen des flir diesen Mikroorganismus spezifischen Stoffwech-
sels aufweist. Die Isolate C. kluyveri DSM 556, DSM 556 und DSM 562 bevorzugen die
Butyratbildung gegeniiber der Hexanoatbildung. Da das Ziel die Identifikation eines Iso-
lates mit einem auf die Bildung von Hexanoat optimierten Stoffwechsel war, zeigte der
Referenzstamm C. kluyveri DSM 555 die vielversprechendsten Ergebnisse. Daher
wurde dieser Stamm fUr die weiteren Versuche ausgewahlt und wird im weiteren Verlauf

dieser Arbeit lediglich mit C. kluyveri bezeichnet.

5.2. Variation des pH

Da das Wachstum und die Produktbildung von C. kluyveri pH-abhangig sind, wurde der
Einfluss des pH in vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten Rihrkesselreakto-
ren in Satzverfahren untersucht. Als Kultivierungsmedium wurde dabei das modifizierte
Medium nach Hurst (Hurst und Lewis 2010) mit 6 g L' Acetat und 20 mL L' Ethanol als
Substrat verwendet. Zusatzlich wurde L-Cystein-Hydrochlorid (Cys-HCI) als Reduktions-
mittel verwendet, da Natriumsulfid in wassrigem Medium zu H2S umgesetzt und in kon-
tinuierlich begasten Reaktoren ausgetragen werden wirde. Die Satzkultivierungen er-
folgten bei 37°C, einer Rihrerdrehzahl von 1200 rpm (P V' = 11,7 W L") sowie einem
Gesamtgasvolumenstrom von 0,083 vvm. Die Gasmischung bestand aus 80% N und
20% CO:..

Der pH wurde dabei zum einen konstant auf pH 6,8 geregelt, da hier glinstige Bedingun-
gen fur das Wachstum von C. kluyveri vorliegen (s. Kapitel 3). Zum anderen wurde ein
unkontrollierter pH mit einem Start-pH von pH 6,8 sowie ein kontrollierter pH 6,0 unter-
sucht, da hier das Wachstumsoptimum von C. carboxidivorans - im Hinblick auf eine
gemeinsame Ko-Kultivierung - vorliegt. Abschlieend wurde ebenfalls der Einfluss eines
niedrigen konstanten pH 5,0 untersucht. Die Verlaufe der Biomasse- sowie der Substrat-

und Produktkonzentrationen sind in Abb. 5-2 dargestellt.

Das Wachstum bei pH 6,8 setzte nahezu direkt nach Inokulation ein und erreichte mit
einer maximalen Wachstumsrate von 0,18 h™' eine maximale Biotrockenmassekonzent-

ration von 0,78 g L' nach 32 h. AnschlieRend konnte ein leichtes Absinken der Zell-
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masse verzeichnet werden. Die Acetat- und Ethanolkonzentrationen sanken in 50 h Pro-
zesszeit von 6,2 g L' auf 0,64 g L' und von 14,7 g L'auf 0,1 g L™" und verzeichneten
dann keine Anderung mehr. Fir die Konzentration des C4-Saureanions Butyrat konnte
ein Maximum mit einer Konzentration von 3,81 g L' nach 16 h verzeichnet werden. An-
schlieRend sank die Konzentration auf finale 1,7 g L™'. Das langerkettige des Saureanion
Hexanoat konnte mit einer maximalen Konzentration von 14,0 g L™ nach 58 h erfasst

werden.

Das Wachstum setzte ohne pH-Kontrolle direkt nach Inokulation ein und erreichte mit
einer vergleichbaren maximalen Wachstumsrate von 0,16 h™' eine maximale Biotrocken-
massekonzentration von 0,6 g L' nach 32 h. AnschlieRend konnte ebenfalls ein leichtes
Absinken der Zellmasse verzeichnet werden. Der Verlauf des pH zeigte einen Abfall von
initial pH 6,8 auf final pH 5,8 nach 36 h. Die Acetat- und Ethanolkonzentrationen sanken
in 50 h Prozesszeit auf 1,2 g L und 2,7 g L. Das Maximum fiir Butyrat war mit 3,4 g L™’
nach 25 h erreicht und sank anschlieBend auf finale 2,7 g L. Hexanoat wurde mit 10,3
g L' nach 53 h erfasst, was einer Reduktion von 26 % gegenliber dem pH kontrollierten

Prozess bei pH 6,8 entspricht.

Bei pH 6,0 setzte das Wachstum zeitversetzt ein und erreichte eine maximale Wachs-
tumsrate von 0,10 h™' und eine maximale Biotrockenmassekonzentration von 0,57 g L™’
nach 50 h im Gegensatz zu 0,78 g L' im pH kontrollierten Prozess bei pH 6,8 nach 32
h. Die Acetat- und Ethanolkonzentrationen sanken in 50 h Prozesszeit auf 0,8 g L™ und
1,6 g L. Die Butyratkonzentration erreichte das Maximum mit 3,6 g L' nach 34 h und
sank anschliefend auf finale 2,0 g L". Die finale maximale Hexanoatkonzentration be-
trug 11,9 g L™ nach 53 h.

Bei einem pH von 5,0 konnte weder Wachstum noch Produktbildung von C. kluyveri
verzeichnet werden. Dennoch ist keine Abnahme der BTM Konzentration zu beobach-
ten. Daraus lasst sich folgern, dass dieser pH 5,0 nicht zu einem Absterben der Mikro-
organismen fuhrt. Dies wird auch durch eine geringfigige Aufnahme von Ethanol tber

die Prozesszeit bestatigt.
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Abbildung 5-2 Satzprozesse von C. kluyveri mit 15 g L-' Ethanol und 6 g L-! Acetat im kontinu-
ierlich begasten Rihrkesselreaktor mit variierendem pH. pH 6,8 kontrolliert (schwarzer Kreis,
schwarze Linie), pH 6,0 kontrolliert (weil’e Punkte, dunkelgraue Linie), pHo 6.8 unkontrolliert
(graue Vierecke, gestrichelte Linie), pH 5.0 kontrolliert (graue Dreiecke, hellgraue Linie).
(T=37°C; pH6,0; PV1=117 WL, Fgas = 0,083 vvm mit 200 mbar COz).

Die Gasbildung wahrend dieser autotrophen Prozesse wurde mittels online Abgasana-
Iytik gemessen. Auf den Ausgangspartialdrucken basierend lielten sich die volumetri-
schen Gasbildungsraten von H, sowie die Gasaufnahmeraten von CO; bestimmen. Die
volumetrischen Gasaufnahmeraten von H. bei variierendem pH sind in Abbildung 5-2 B
dargestellt. Nach 16 h wurden im Prozess mit pH 6,8 maximal 3,73 mmol L' h™' H, und
1,64 mmol L' h™' CO, gemessen. Die maximalen Gasbildungsraten fiir H> wurden zeit-
verzdgert erreicht und waren im Prozess ohne pH Kontrolle und im Prozess mit einem
kontrollierten pH von 6,0 um 10 % und 53 % reduziert (s. Tabelle 5-1).
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Tabelle 5-1 Maximale BTM- und Produktkonzentrationen sowie maximale Wachstums-, volu-
metrische Substratverbrauchs- und Produktbildungsraten bei der Kultivierung von C. kluyveri
mit 15 g L-" Ethanol und 6 g L' Acetat im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor mit variie-
rendem pH (T = 37°C; pH 6,0; P V-1 = 11,7 W L', Fgas = 0,083 vvm mit 200 mbar COz).

pH 6,8 pH unkontrolliert pH 6,0
BTMc. wuyveri, g L' 0,75 0,60 0,57
Butyrat, g L™ 3,81 3,45 3,72
Hexanoat, g L™ 14,01 10,31 11,86
Mmax, O™ 0,18 0,16 0,11
Mmax. Acetat, § L 0,27 0,28 0,21
lmax. Ethanol, § L 7" 0,85 0,65 0,46
Fmax. Butyrat, § L™ ™ 0,47 0,27 0,23
Mmax. Hexanoat, § L™ ™ 0,91 0,63 0,55
Fmax. H2, mmol L' h-* 3,73 3,38 1,75
Mmax. coz, mmol L h! 1,64 1,23 0,85

Diskussion

Alle durchgefuhrten Satzprozesse zeigten ein typisches Verhalten, wobei zunachst die
Bildung von Butyrat unter Verbrauch von Acetat und Ethanol erfolgte, welches anschlie-
Rend durch Kettenverlangerung zu Hexanoat umgesetzt wurde. Die Wasserstoffproduk-
tion, welche durch die energiereiche Reduktion von Crotonyl-CoA zu Butyryl-CoA Uber
ferrodoxin-abhangige Oxidoreduktasen ermoglicht wird (Seedorf et al. 2008), konnte in
diesen Satzprozessen ebenfalls nachgewiesen werden. Zusatzlich konnte eine Kohlen-
stoffdioxidaufnahme bestatigt werden (Tomlinson und Barker 1954). Da Kohlenstoffdi-
oxid als wesentliche Kohlenstoffquelle fir die Zellproliferation von C. kluyveri gilt und
Wasserstoff als ein zusatzliches Produkt der Kettenverlangerung auftritt, kénnen die
CO2-Aufnahme- und Hz-Bildungsraten als Indikatoren fir die Stoffwechselaktivitat von

C. kluyveri dienen.

Die volumetrischen Substratverbrauchs- und Produktbildungsraten sind in Abbildung 5-3
dargestellt. Dabei zeigt sich, dass der Verbrauch von Ethanol gegenuber Acetat bei kon-
trollietem pH 6,8 um das Dreifache erhoht ist. Die Bildung von Hexanoat ist mit
0,91 g L' h"" ebenfalls um das Doppelte gegeniiber der Butyratbildung erhoht (Tab. 5-
1).

Eine pH-Verringerung von pH 6,8 auf pH 6,0 fihrte sowohl zu einer zeitlichen Verzége-
rung bis zum Erreichen des Maximums als auch zu einer Verringerung der maximalen

volumetrischen Substratverbrauchsraten von Acetat und Ethanol um 22 % und 45 %
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(Abb. 5-3). Die volumetrischen Produktbildungsraten verringerten sich bei einer pH Ab-
senkung um 51 % fur Butyrat und 40 % fur Hexanoat (Tab. 5-1). Das Verhaltnis des
Verbrauchs von Ethanol zu Acetat sank ebenfalls auf den Faktor 2 herab, wohingegen
die volumetrische Bildungsrate von Hexanoat gegeniber Butyrat auf den Faktor 2,4
stieg. Ohne eine Kontrolle des pH wurde am Ende pH 5,8 gemessen. Die volumetrischen
Produktbildungsraten zeigten eine Reduktion der Butyrat- und Hexanoatbildung um

43 % und 31 % gegenuber dem Satzprozess mit pH 6,8.
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Abbildung 5-3 Maximale volumetrische Substratverbrauchs- und Produktbildungsraten bei den
Satzkultivierung von C. kluyveri mit 15 g L' Ethanol und 6 g L' Acetat im kontinuierlich begasten
Ruhrkesselreaktor mit variierendem pH: pH 6,8 (schwarz), pH unkontrolliert (schwarz gestrichelt),
pH 6,0 (grau) (T = 37°C; pH 6,0; P V- = 11,7 W L', Fgas = 0,083 vvm mit 200 mbar CO).

Vorherige Studien Uber den Kettenverlangerungsprozess bei C. kluyveri zeigten, dass
das Wachstum von C. kluyveri sehr pH-abhangig ist (Kenealy et al. 1995). Der pH-Be-
reich fur das beste Wachstum wurde zwischen pH 6,0 und pH 7,5 ermittelt (Barker und
Taha 1941; Kenealy und Waselefsky 1985). (Yin et al. 2017) beobachteten, dass ein
allmahliches Absinken des pH von pH 7,5 auf pH 5,7 aufgrund der Akkumulation fliichti-
ger Fettsauren zu einer Stagnation des Wachstums und des Ethanol/Acetat-Verbrauchs
fuhrte, was mit der berichteten Hemmung des Stoffwechsels ab pH 5,5 (Kenealy et al.
1995) Ubereinstimmt. Die reduzierten Wachstums- sowie Produktbildungsraten in den

Satzprozessen bei einem niedrigeren pH lassen sich also dadurch erklaren, dass die
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dissoziierte Form der Carbonsauren bei einem nahezu neutralen pH weniger toxisch fiir

die Zellen ist als die undissoziierte Form bei einem niedrigeren pH (Lonkar et al. 2016).

Fir das optimale Wachstum von C. carboxidivorans wurde pH 6,0 bestimmt, wahrend
die Bildung von Alkoholen bevorzugt bei pH < 6,0 stattfindet (Doll 2018; Fernandez-Na-
veira et al. 2019). Um eine Ko-Kultivierung von C. kluyveri mit C. carboxidivorans zu

ermdglichen, wurde im Folgenden pH 6,0 gewahlt.
5.3. Inhibierungsstudien mit Kohlenmonoxid

Da Kohlenmonoxid (CO) das Hauptsubtrat des autotroph wachsenden C. car-
boxidivorans ist, stellt der Einfluss dieses Gases auf das Wachstum von C. kluyveri einen
entscheidenden Faktor fur die Gestaltung der Ko-Kultivierung dar. Daher wurden die
Effekte verschiedener Kohlenmonoxidpartialdriicke auf Wachstum und Produktbildung

von C. kluyveri in kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktoren untersucht.

Hierzu wurde der initiale CO-Eingangspartialdruck zwischen 0 — 800 mbar bei ansonsten
gleichen Prozessbedingungen (T = 37°C; pH 6,0; P V' = 11,7 WL, Fgas = 0,083 vvm
mit 200 mbar COy) variiert. Der Gesamtdruck betrug 1,0 bar und N2 wurde als inertes
Flllgas verwendet. In Abbildung 5-4 sind exemplarisch die Prozessverlaufe bei
pco,n= 0 - 800 mbar CO dargestellt.

Die Wachstumsraten sanken mit steigendem initialen CO-Partialdruck von py =0,10 h™
auf 0,09 h”' (50 mbar CO) und 0,02 h”' (100 mbar CO). Die maximal erreichten Biotro-
ckenmassekonzentrationen wurden dabei auf 0,33 g L' und 0,08 g L reduziert, wobei
das Wachstum insbesondere bei 100 mbar CO deutlich verzdgert eintrat. Es konnten
leicht reduzierte Butyratkonzentrationen bis zu einem initialen CO Partialdruck von 100
mbar erreicht werden (Tab. 5-2) wohingegen die finalen Hexanoatkonzentrationen auf
8,4 g L' (50 mbar CO) und 4,8 g L' (100 mbar CO) reduziert wurden.

Die abgeschatzten volumetrischen Produktbildungsraten zeigten Maximalwerte von
0,20gL'h" Butyrat nach 10h und 0,17gL"'h' Hexanoat nach 34 h bei
pco,ni = 50 mbar sowie 0,03 g L' h' Butyrat nach 50 h und 0,05 g L' h"" Hexanoat nach
128 h bei einem CO Eingangspartialdruck von 100 mbar (Abb. 5-6). Eine Erhéhung des
CO-Partialdruckes auf 50 mbar resultierte in einer reduzierten H>-Gasbildungsrate von
0,41 mmol L' h™" nach 20 h. Eine weitere Erhdhung der CO-Begasung fiihrte zu keiner
messbaren Hx-Produktion. Fiur die Prozesse mit erhdhtem CO-Partialdruck konnte keine

nennenswerte CO2-Aufnahme verzeichnet werden.
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Abbildung 5-4 Satzprozesse von C. kluyveri mit 15 g L-' Ethanol und 6 g L-' Acetat im kontinu-
ierlich begasten Ruhrkesselreaktor mit variierenden initialen CO-Partialdriicken. pco,n = 0 mbar
(schwarzer Kreis, schwarze Linie), pco,in = 50 mbar (weil’e Punkte, gestrichelte Linie), pco,in = 100
mbar (graue Vierecke, graue Linie), pco,n = 800 mbar (graue Dreiecke, graue Linie). (T = 37°C;
pH 6,0; P V-1 = 11,7 W L, Fgas = 0,083 vvm mit 200 mbar COz).

Die resultierenden maximalen Biomassekonzentrationen sowie die maximalen Butyrat-
und Hexanoat-Konzentrationen sind in Abbildung 5-5 als Funktion der eingestellten CO-
Partialdriicke in den einzelnen Satzprozessen dargestellt. Bereits 100 mbar CO redu-
zierte die maximale Biomassekonzentration von C. kluyveri um 86% im Vergleich zu
einem Satzprozess ohne CO-Zugabe. Bei 800 mbar CO wurde eine totale Wachstums-
hemmung von C. kluyveri beobachtet, aber die Biomassekonzentration von C. kluyveri

war 144 Stunden lang stabil.
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Abbildung 5-5 Maximale Biomassekonzentrationen (A), maximale Butyrat-Konzentrationen (B)
und maximale Hexanoat-Konzentrationen (C) als Funktion unterschiedlicher CO-Partialdriicke
wahrend der Satzkultivierung von C. kluyveri mit 15 g L' Ethanol und 6 g L' Acetat in einem
vollstandig kontrollierten Rihrkessel-Bioreaktor. Die grau gestrichelte Linie zeigt die anfangliche
Biomassekonzentration, die schwarze durchgezogene Linie zeigt die Werte bei pco,in = 100 mbar
und die graue Linie die Konzentrationen bei pco,in = 800 mbar (T = 37°C; pH 6,0; P V-1 = 11,7
W L, Fgas = 0,083 vvm mit 200 mbar CO2).

Die maximalen Hexanoatkonzentrationen wurden bei 100 mbar CO um 60 % und bei
800 mbar CO um 87 % reduziert verglichen mit einem Satzprozess ohne CO in der Gas-
phase. Die Verringerung der maximalen Butyratkonzentrationen mit zunehmendem CO-
Partialdruck war im Vergleich zu den Hexanoatkonzentrationen geringer (24 % bei 100
mbar CO sowie 48 % bei 800 mbar CO).

Tabelle 5-2 Maximale BTM- und Produktkonzentrationen sowie maximale Wachstums-, volu-

metrische Substratverbrauchs- und Produktbildungsraten bei der Kultivierung von C. kluyveri

mit 15 g L' Ethanol und 6 g L-' Acetat im kontinuierlich begasten Riihrkesselreaktor mit variie-
rendem pco,in (T = 37°C; pH 6,0; P V-1 = 11,7 W L', Fgas = 0,083 vvm mit 200 mbar CO).

Pco,in 0 mbar 50 mbar 100 mbar 800 mbar
BTMc. kiuyveri, g L™ 0,57 0,33 0,08 0,05
Butyrat, g L 3,72 3,02 2,81 1,93
Hexanoat, g L 11,86 8,42 4,80 1,52
Mmax, h”! 0,11 0,10 0,02 0,01
Fmax. Acetat, § L™ h! 0,21 0,09 0,02 0,01
Fmax. Ethanol, § L7 h”! 0,46 0,20 0,15 0,05
Fmax. Butyrat, § L™ ™ 0,23 0,20 0,03 0,02

Imax. Hexanoat, g L_1 h_1 0,55 0,17 0,05 0,03
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Abbildung 5-6 Maximale volumetrische Substratverbrauchs- und Produktbildungsraten bei der
Kultivierung von C. kluyveri mit 15 g L' Ethanol und 6 g L' Acetat im kontinuierlich begasten
Rihrkesselreaktor mit pco,n = 0 mbar (schwarz), pco,n = 50 mbar (schwarz gestrichelt) und pco,in
=100 mbar (grau) (T = 37°C; pH 6,0; P V- = 11,7 W L', Fgas = 0,083 vvm mit 200 mbar CO3).

Die Wirkung von CO auf Wachstum und Produktbildung von C. kluyveri wurde zusatzlich
untersucht, indem ein Satzprozess mit C. kluyveriin einem kontinuierlich begasten Ruhr-
kesselreaktor bei pH 6,0 mit zeitlich begrenzter CO-Zufuhr durchgeflihrt wurde. Dabei
wurde die Zufuhr von 100 mbar CO wahrend des exponentiellen Wachstums nach einer
Prozesszeit von 22 h gestartet. 9 h spater wurde die CO-Zufuhr abgeschaltet (Abbildung
5-7). Die Prozessdaten werden mit einem Referenzversuch verglichen, bei dem zu kei-
nem Zeitpunkt CO zugefiihrt wurde. Bis zum Beginn der CO-Begasung waren die Bio-
massekonzentrationen und die Wasserstofferzeugungsraten in beiden Prozessen ver-
gleichbar. Nach Beginn der CO-Begasung verringerte sich jedoch die Wachstumsrate
und die Wasserstofferzeugungsrate fiel von 1,6 mmol L' h™" auf 0,1 mmol L™" h'. Unmit-
telbar nach dem Abschalten der CO-Zufuhr wurde die Wasserstofferzeugungsrate wie-
der vollstandig hergestellt. Der lineare Anstieg der Biomassekonzentrationen wurde
durch das Abschalten der CO-Zufuhr nicht beeintrachtigt. Infolgedessen wurde nach ei-
ner Prozessdauer von 53 Stunden eine verringerte Biomassekonzentration von 70 %

des Referenzprozesses beobachtet.
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Abbildung 5-7 Satzprozesse von C. kluyveri mit 15 g L-' Ethanol und 6 g L-' Acetat im kontinu-
ierlich begasten Rihrkesselreaktor mit pCO,in = 0 mbar (weile Punkte, graue Linie) und mit
pCO,in = 100 mbar Uber einen Zeitraum von 9 h, angezeigt durch grau schattierte Flache
(schwarze Punke, schwarze Linie). (T = 37°C; pH 6,0; P V' =10.5 W L', Fgas = 0.042 vvm mit
200 mbar COy).

Diskussion

Die durchgefiihrten Satzversuche zeigten eine steigende Inhibierung in C. kluyveri mit
steigendem initialen CO-Partialdruck. Die maximalen Hexanoatkonzentrationen wurden
verglichen mit einem Satzprozess ohne CO in der Gasphase um 60 % (100 mbar CO)
und um 87 % (800 mbar CO) reduziert. Trotz einer Hemmung des Wachstums von C.
kluyveri bei 800 mbar CO konnte eine gleichbleibende Biomassekonzentration gemes-

sen werden. Diese Ergebnisse decken sich mit den Beobachtungen bei einer Ko-Kulti-
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vierung von C. autoethanogenum und C. kluyveri in Anaerobflaschen, bei der eine Inhi-
bierung von C. kluyveri durch das im Kopfraum der Flaschen enthaltende CO vermutet
wurde (Diender et al. 2016).

Die in dieser Arbeit untersuchte zeitlich begrenzte Begasung mit CO im kontinuierlich
begasten Rlhrkesselreaktor ertffnete den Verdacht einer reversiblen Hemmung der
Ferredoxin-abhangigen Hydrogenase in C. kluyveri durch CO, da die Wasserstoff-Bil-

dung mit Start der CO-Begasung deutlich limitiert wurde.

Nach (Seedorf et al. 2008) weist die Ferredoxin-abhangige Hydrogenase von C. kluyveri
eine sehr hohe Sequenzahnlichkeit mit der Ferredoxin-abhangigen Hydrogenase von
Clostridium pasteurianum auf. Fir letztere wurde in Untersuchungen mit Zellextrakten
von C. pasteurianum eine Hemmung durch exogen zugesetztes Kohlenmonoxid beo-
bachtet (Lemon und Peters 1999). Die Ferredoxin-abhangige Hydrogenase in C. kluyveri
ist fUr die Produktion von Wasserstoff verantwortlich, wobei reduziertes Ferredoxin oxi-
diert und damit wiederverwendbar gemacht wird (Seedorf et al. 2008). Die Inhibition der
Hydrogenase von C. kluyveri wurde auch im Satzversuch gezeigt, da die Wasserstoff-
Bildung bei einer Begasung mit 100 mbar CO nicht mehr messbar war. Da die Wasser-
stoffproduktion nach Beendigung der CO-Begasung wieder auf das gleiche Niveau zu-
rickkehrte, deutet dies auf eine reversible Hemmung der Ferredoxin-abhangigen Hyd-

rogenase durch CO in C. kluyveri hin.

Da die Wasserstoffbildung als Indikator fir die Stoffwechselaktivitat von C. kluyveri die-
nen kann (s. Kapitel 5.2), wurde das Wachstum wahrend der CO-Begasung erwartungs-
gemal ebenfalls reduziert. Dies ist die Folge eines Unterbindens des Energiestoffwech-
sels, da sich Redox-AquivaIente aus reduziertem Ferredoxin anreichern, was zu einer
reduzierten Wachstumsrate fiihrt. Interessanterweise konnte, obwohl die Wasserstoff-
produktion wieder auf das gleiche Niveau anstieg, nicht die gleiche Biomassekonzentra-
tion nach 53 Stunden im Vergleich zum Referenzversuch erreicht werden. Die Ergeb-
nisse der Inhibitionsstudien mit kontinuierlicher Begasung (Abb. 5-4) zeigten jedoch,
dass Wachstum fir eine erfolgreiche Kettenverlangerung durch C. kluyveri nicht essen-
tiell ist, da selbst bei 800 mbar CO die Zellkonzentration innerhalb einer Prozesszeit von
144 h nicht reduziert wurde und sowohl Butyrat als auch Hexanoat von den ruhenden
Zellen produziert wurden. Ein Grund fiir diese bemerkenswerte Kettenverlangerungsak-
tivitdt von C. kluyveri bei niedrigen Biomassekonzentrationen kdnnte sein, dass die
Kettenverlangerung gegenuber der Biomassebildung effizienter wird, um die verringerte

ATP-Produktion auszugleichen (Gonzalez-Cabaleiro et al. 2013; Gildemyn et al. 2017).
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5.4. Ethanol:Acetat-Verhaltnis in Gegenwart von CO

Satz- und kontinuierliche Prozesse mit CO/CO- als Gasphase zeigten eine Bildungski-
netik von Acetat/Ethanol durch C. carboxidivorans mit einem Verhaltnis von 1:1 (Doll
2018; Doll et al. 2018). C. kluyveri hingegen bevorzugt unter optimalen Bedingungen ein
Acetat/Ethanol-Verhaltnis von 1:2 bis hin zu 1:3 (s. Kapitel 3). Um zu untersuchen, was
geeignete Ethanol:Acetat-Verhaltnisse in Gegenwart von CO sind, wurde der Einfluss
der Substratzusammensetzung in vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten
Rihrkesselreaktoren bei einem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar untersucht, da
unter diesen Bedingungen noch Kettenverlangerung sowie ein geringes Wachstum von

C. kluyveri zu verzeichnen war (s. Abb. 5-4).

Es wurden Ethanol:Acetat Verhaltnisse von 0,2 - 2,5 untersucht. Da C. carboxidivorans
aus Synthesegas auch Butyrat bilden kann (s. Kapitel 3), wurde zusatzlich ein Verhaltnis
von 1:1 mit zusatzlich 5% Butyrat untersucht. Die maximalen Biotrockenmassekonzent-
rationen sowie die maximal erreichten Butyrat- und Hexanoatkonzentration in Abhangig-
keit des eingesetzten Substratverhaltnisses nach einer Prozesszeit von 144 h sind in
Abbildung 5-8 dargestellt. Vergleichend sind die entsprechenden Maximalwerte des Re-
ferenzprozesses mit einem Ethanol:Acetat-Verhaltnis von 2,5 ohne Begasung mit CO

dargestellt.

Bei einer zusatzlichen Begasung mit 100 mbar CO zeigte die Reduktion des Etha-
nol:Acetat-Verhéaltnisses von 2,5 auf 1,0 keinen Einfluss auf Wachstum und Produktbil-
dung von C. kluyveri. Eine weitere Reduktion des Ethanolgehalts auf Verhaltnisse von
0,33 und 0,2 resultierte jedoch in reduzierten Biomassekonzentrationen um 22 % und
55 %. Dadurch war die Butyratbildung bevorzugt und die Bildung von Hexanoat um 79 %
und 85 % reduziert. Ist nun zusatzlich noch Butyrat als weiterer Elektronenakzeptor vor-
handen, konnte die maximale Biotrockenmassekonzentration um den Faktor 1,26 und
die maximale Hexanoatkonzentration um den Faktor 1,11 gegenlber des Prozesses mit
einem Ethanol:Acetat-Verhaltnis von 2,5 ohne zusatzliche Butyratzugabe gesteigert wer-
den. Unabhangig von dem eingesetzten Substratverhaltnis konnte bei zusatzlicher Be-
gasung mit 100 mbar CO weder eine Wasserstoff-Produktion noch eine Kohlenstoffdi-

oxid-Aufnahme beobachtet werden (Daten nicht gezeigt).
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Abbildung 5-8 Maximale Biomassekonzentrationen (A), maximale Butyrat-Konzentrationen (B)
und maximale Hexanoat-Konzentrationen (C) als Funktion unterschiedlicher Ethanol-zu-Acetat
Verhaltnisse wahrend der Satzkultivierung von C. kluyveri mit pco,n = 100 mbar in einem vollstan-
dig kontrollierten Riihrkessel-Bioreaktor. (T = 37°C; pH 6,0; P V' = 11,7 W L', Fgas = 0,083 vvm
(10:20:70 CO:CO2:N2).

Diskussion

Unter den eingestellten Bedingungen pH 6,0 und 100 mbar CO zeigte sich kein Einfluss
auf das Wachstum sowie die Produktbildung durch die Verringerung des Ethanol:Acetat-
Verhaltnisses von 2,5 auf 1. Da der Metabolismus bereits eingeschrankter funktioniert
aufgrund der zusatzlichen Inhibierung durch CO, scheint also ein Verhaltnis von 1:1 fir
eine Kettenverlangerung hin zu Hexanoat ausreichend zu sein. Eine weitere Verschie-
bung des Verhaltnisses in Richtung von Acetat hat jedoch einen negativen Effekt auf

Wachstum und Produktbildung von C. kluyveri. Um das entsprechende Verhaltnis zu
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erreichen, wurden jedoch hohere Acetatkonzentrationen von maximal 16 g L™ einge-
setzt. Eine zu hohe Acetat-Konzentration kdénnte jedoch auch die Stoffwechselaktivitat
von C. kluyveri hemmen. Inhibierungsreaktionen wurden bei Acetatkonzentration von
20 g L' bei pH 7,8 berichtet (Candry et al. 2018; Yan und Dong 2018).

Das zusatzliche Bereitstellen von Butyrat als weitere Elektronenakzeptor hat zu einer
héheren Biotrockenmasse- und Hexanoatkonzentration gefiihrt was den synergistischen
Effekt dieser Substratmischung belegen konnte (San-Valero et al. 2019). Das ist ein viel-
versprechendes Resultat, da C. carboxidivorans ebenfalls dazu in der Lage ist, Butyrat
zu bilden (Daniell et al. 2012; Fernandez-Naveira et al. 2017).



Synthetische Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C.kluyveriim Satzverfahren | 81

6. Synthetische Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C.

kluyveri im Satzverfahren'-?

6.1. In solution Fluorescence in situ Hybridization (FISH) - Flow
Cytometry (FC)

Fir den Nachweis und die Quantifizierung von C. kluyveri und C. carboxidivorans in Ko-
Kulturen, wurden durch den Projektpartner zwei spezifische Oligonukleotid-Sonden flr
23S rRNA fir beide Stamme entwickelt und verifiziert, um eine spezifische Markierung
von Fermenterproben durch FISH zu erméglichen (s. Kapitel 4). Um die Zellzahlen von
C. carboxidivorans und C. kluyveri in flissigen Proben wahrend einer Ko-Kultivierung
Uber die gesamte Prozesszeit bestimmen zu kdnnen, musste das Verfahren der in solu-
tion Fluorescence in situ Hybridization (FISH) in Kombination mit der Durchflusszytomet-
rie (FC) uberpruft werden. Dafiir wurden beide Stdmme zunachst in Reinkultur kultiviert.
C. kluyveri wurde heterotroph bei pH 6,8 und einem Gasgemisch aus 80 % N2 und 20 %
CO: mit anfanglichen Acetat- und Ethanolkonzentrationen von 6,0 g L™ und 15,0 g L™
kultiviert (s. Abb. 5-2). C. carboxidivorans wurde autotroph mit einem Gasgemisch aus
80 % CO und 20 % CO2 bei pH 6,0 kultiviert (Abb. 6-3). Es wurden die gleichen Medien

und anfanglichen Biomassekonzentrationen von cxo= 0,05 g L' verwendet.

Die Proben fur die FISH-Markierung sowie der Messung der Zellzahlen mittels Durch-
flusszytometrie wurden nach 24 Stunden bei Biomassekonzentrationen von 0,8 g L' C.
kluyveri und 0,4 g L™ C. carboxidivorans entnommen und jeweils in 50 % EtOH/PBS-
Lésung bei -20°C gelagert. Vor der Markierung mit den stammspezifischen Oligonukle-
otid-Sonden wurden unterschiedliche Verhaltnisse von C. carboxidivorans- und C.
kluyveri-Zellen gemischt. Abb. 6-1 zeigt beispielhaft die Ergebnisse einer Mischung aus
25 % C. carboxidivorans und 75 % C. kluyveri sowie von 98,5 % C. carboxidivorans und
1,5 % C. kluyveri, gemessen mit Durchflusszytometrie nach in solution FISH. Blaue
Punkte kennzeichnen andere, nicht markierte Partikel wie Restbestandteile des verwen-
deten PBS-Puffers in der Probe sowie unmarkierte Zelltrimmer, da die Sonden eine
intakte rRNA als Ziel haben.

Teile dieser Ergebnisse sind bereits verdffentlicht in:

'Baumler, Miriam; Schneider, Martina; Ehrenreich, Armin; Liebl, Wolfgang; Weuster-Botz, Dirk
(2022): Synthetic co-culture of autotrophic Clostridium carboxidivorans and chain elongating
Clostridium kluyveri monitored by flow cytometry. In: Microbial Biotechnology 15 (5), S. 1471—
1485. DOI: 10.1111/1751-7915.13941.

2Baumler, Miriam; Burgmaier, Veronika; Herrmann, Fabian; Mentges, Julian; Schneider, Martina;
Ehrenreich, Armin et al. (2023): Continuous Production of Ethanol, 1-Butanol and 1-Hexanol from
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Abbildung 6-1 Zwei Proben mit 75 % C. kluyveri- und 25 % C. carboxidivorans-Zellen (A-C) und
1,5 % C. kluyveri- und 98,5 % C. carboxidivorans-Zellen (D-F) wurden mit den stammspezifischen
Oligonukleotid-Sonden gemischt, und die resultierenden Zellzahlen mit Durchflusszytometrie ge-
messen. (A+D) Streudiagramme mit der Intensitat der beiden Fluoreszenzsignale (C. kluyveri in
grin und C. carboxidivorans in rot). Blaue Punkte zeigen andere, nicht markierte Partikel an. Die
Achsen zeigen die Intensitat des Fluoreszenzsignals der Seitenstreuung (SSC) gegentiber der
Vorwartsstreuung (FSC) (arbitrare Einheiten). (B+E) Histogramme mit den Zellzahlen von C.
kluyverivs. Intensitat des FITC-Fluoreszenzsignals, angeregt mit einem blauen Laser bei 488 nm
und detektiert mit dem 527/32 nm Bandpassfilter (FITC), manuell eingestellt zwischen einer Flu-
oreszenzintensitat von 4 x 104 - 2 x 105. (C+F) Histogramme mit den Zellzahlen von C. car-
boxidivorans im Vergleich zur Intensitat des Cy5-Fluoreszenzsignals, das mit einem roten Laser
bei 640 nm angeregt und mit einem Bandpassfilter bei 660/10 nm (APC-Cy7) manuell zwischen
einer Fluoreszenzintensitat von 103 - 10% (A = Flache) detektiert wurde.

Das relative Verhaltnis der Zellzahlen betrug 24,3 + 2,3 % C. carboxidivorans und 76,5
1+ 1,9 % C. kluyveri (Abb. 6-1 B, C) und 95,6 £ 3,1 % C. carboxidivorans und 1,7 + 1,2 %
C. kluyveri (Abb. 6-1 E, F). Abweichungen werden entweder durch zusatzliche Partikel
aus PBS verursacht, die falschlicherweise einer Zellpopulation zugeordnet wurden (Ge-
samtmenge > 100 %), oder aber durch Zellen, die keiner Population zugeordnet wurden
(Gesamtmenge < 100 %). Die rot dargestellten Populationen von C. carboxidivorans
scheinen sich in der ZellgroRe zu unterscheiden, je nachdem, wie viele Zellen der Ana-
lyse zugeflhrt werden (25 % gegenuber 98,5 % Zellanteil). Dies ist hdchstwahrscheinlich
darauf zurickzufiihren, dass die Mikroorganismen mit zunehmender Zellzahl zur Aggre-
gation neigen, was einer scheinbaren VergréfRerung der Zellen gleichkommt. Die Zella-
ggregation stellt in erster Linie kein Problem fiir die Bestimmung des Zellverhaltnisses
dar. Die Streudiagramme (Abb. 6-1 A, D) zeigen eine nahezu gleiche ZellgréRe, was die

Notwendigkeit von FISH-FC zur Bestimmung von C. kluyveri- und C. carboxidivorans-
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Zellen belegt, da eine Unterscheidung zwischen beiden Stdmmen allein anhand der Zell-
verteilung nicht mdglich ist. Innerhalb des Schatzfehlers der biologischen Triplikate be-
weist die erfolgreiche Quantifizierung des Verhaltnisses der beiden Mikroorganismen

durch in solution FISH in Kombination mit Durchflusszytometrie.
6.2. Verwertung verschiedener Gaszusammensetzungen

6.2.1. Variation des Eingangs-CO-Partialdrucks

Da ein hoher CO-Partialdruck zu besseren Ethanol:Acetat-Verhaltnissen bei der Kulti-
vierung von C. carboxidivorans fuhrte, wodurch gute Bedingungen fir eine Kettenver-
langerung durch C. kluyveri vorliegen sollten, wurde ein erster Ko-Kultivierungsprozess
mit C. carboxidivorans und C. kluyveri bei pH 6,0 und kontinuierlicher Gaszufuhr von
pco.in= 800 mbar CO durchgefiihrt. Beide Mikoorganismen wurden dabei mit denselben
Biomassekonzentrationen angeimpft (cxo= 0,05 g L' pro Stamm). Die Ergebnisse sind
zusammen mit einem Satzprozess mit C. carboxidivorans bei identischen Bedingungen
in Abbildung 6-2 dargestellt.

Das Wachstum von C. carboxidivorans begann unmittelbar nach der Inokulation der Ko-
Kultur. Nach 48 Stunden wurde eine Biomassekonzentration von 0,44 + 0,02 g L ge-
messen, was keinen signifikanten Unterschied zu dem Satzprozess mit der Reinkultur
C. carboxidivorans zeigte. Im Gegensatz zu C. carboxidivorans war das Wachstum von
C. kluyveri in der Ko-Kultur erheblich reduziert. Nach 48 Stunden wurde eine Biomasse-
konzentration von 0,07 + 0,01 g L™ C. kluyveri festgestellt. Die Acetatbildung war nach
48 Stunden vergleichbar, wahrend die Ethanolkonzentration in der Ko-Kultur nach 48
Stunden geringer war (0,9 + 0,1 g L™ in der Ko-Kultur im Vergleich zu 1,2 £ 0,1 g L).
SchlieRlich wurde in der Ko-Kultur nach 144 Stunden fast die gleiche Ethanolkonzentra-
tion von 2,1 + 0,2 g L' gemessen. Allerdings war die endgliltige Acetatkonzentration in
der Ko-Kultur im Vergleich zum Satzprozess mit C. carboxidivorans deutlich reduziert
(1,2 £ 0,02 g L' in der Ko-Kultur im Vergleich zu 1,9 + 0,01 g L"), was den Acetat- und
Ethanolverbrauch durch C. kluyveri trotz der niedrigen Biomassekonzentrationen von C.
kluyveri in der Ko-Kultur zeigt. Infolgedessen waren die Butyrat- und Hexanoatkonzent-
rationen in der Ko-Kultur nach 48 Stunden stark erhoht: 0,43 g L™ Butyrat in der Ko-
Kultur im Vergleich zu 0,12 + 0,03 g L' und 0,10 + 0,02 g L' Hexanoat im Vergleich zu
0 g L. Die Wiederaufnahme von Butyrat und Hexanoat durch beide Stamme fiihrte zu
abnehmenden Butyratkonzentrationen wobei die Hexanoatbildung durch C. kluyveri je-
doch die Wiederaufnahme Uberstieg, wie an der bis zum Ende des Satzprozesses stetig

steigenden Hexanoatkonzentration zu erkennen ist.
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kluyveri (schwarz) und einer Monokultur von C. carboxidivorans (weifd) in diskontinuierlich betrie-

benen Rihrkessel-Bioreaktoren mit kontinuierlicher Begasung bei einem CO-Partialdruck pco,in
800 mbar. Die Fehlerbalken geben die Abweichung des Minimal- und Maximalwertes vom Mittel-

Abbildung 6-2 Autotrophe Satzprozesse mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C.

wert zweier unabhangiger Satzprozesse an. (T

vvm (80:20 CO:CO2)).
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Die endgliltige Butanolkonzentration von 0,8 + 0,05 g L™ in der Ko-Kultur war im Ver-
gleich zur Monokultur von C. carboxidivorans um den Faktor 3,1 erhéht. Hexanol wurde
nur in der Ko-Kultur produziert, was zu einer Konzentration von 0,24 g L' nach 144
Stunden flihrte. Insgesamt wurden von C. carboxidivorans in der Ko-Kultur 820 mmol
CO verbraucht, verglichen mit 477 mmol CO in der Monokultur (Anstieg um den Faktor
1,7). Bei C. carboxidivorans war der CO-Verbrauch in der Ko-Kultur héher als in der
Monokultur, wobei die Partialdriicke beider Gase in den Ruhrkesselreaktoren aufgrund
der geringen Biomassekonzentrationen und der Uberschussbegasung nicht wesentlich
verringert wurde (s. Abb. 6-5). Die Kohlenstoffbilanzen wurden innerhalb des Schatzfeh-
lers auf der Grundlage von biologischen Duplikaten mit einer Kohlenstoffriickgewinnung
von 97 % mit der Ko-Kultur und 97 % mit der Monokultur von C. carboxidivorans ge-

schlossen (s. Tabelle 6-1).

Entsprechend der Ergebnisse aus Kapitel 5.3 war bei einem Eingangs-CO-Partialdruck
von 800 mbar kein Wachstum von C. kluyveri in der Ko-Kultur zu verzeichnen. Daher
wurde eine zweite Ko-Kultivierung mit einem reduzierten Eingangs-CO-Partialdruck von
100 mbar bei sonst gleichbleibenden Versuchsbedingungen durchgefiihrt. Die Ergeb-
nisse werden wiederum zusammen mit den Ergebnissen eines Satzprozesses mit einer
C. carboxidivorans Reinkultur bei gleicher Eingangsgaszusammensetzung verglichen
(Abbildung 6-3). Die sich ergebenden Partialdriicke im Abgas sowie die Verbrauchsraten
von CO und CO; der Ko-Kultur sind in Abbildung 6-5 dargestellt. Beide Prozesse wurden
reproduziert, wobei keine Anderungen der Prozessleistungen innerhalb des Schatzfeh-

lers auf der Grundlage der biologischen Duplikate festgestellt werden konnte.

Das Wachstum von C. carboxidivorans begann unmittelbar nach der Inokulation. Nach
48 Stunden wurde eine Biomassekonzentration von 0,41 g L' erreicht. Danach wurde
sowohl in der Ko-Kultur als auch in der Reinkultur ein konstanter Riickgang von C. car-
boxidivorans beobachtet. SchlieRlich wurde die Biomassekonzentration von C. car-
boxidivorans um mehr als 30 % auf 0,3 g L' gesenkt. Im Gegensatz zu C. car-
boxidivorans wurde bei C. kluyveri innerhalb der ersten 48 Stunden der Ko-Kultur kein
signifikantes Wachstum beobachtet. Das Wachstum von C. kluyveri setzte erst nach lan-
gerer Verzogerungsphase ein und zeigte einen konstanten Anstieg der Biomassekon-
zentration, der nach 144 Stunden eine Biomassekonzentration von 0,12 g L™ erreichte.
Die Acetat- und Ethanolbildung war nach 48 Stunden in beiden Prozessen vergleichbar,
wahrend die Ethanolkonzentration in der Ko-Kultur nach 48 Stunden leicht reduziert war

(0,3 g L™ in der Ko-Kultur im Vergleich zu 0,4 g L' in der Monokultur).
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kluyveri (schwarz) und einer Monokultur von C. carboxidivorans (weifd) in diskontinuierlich betrie-

benen Ruhrkessel-Bioreaktoren mit kontinuierlicher Begasung bei einem CO-Partialdruck pco,in
100 mbar. Die Fehlerbalken geben die Abweichung des Minimal- und Maximalwertes vom Mittel-

wert zweier unabhangiger Satzprozesse an. (T

Abbildung 6-3 Autotrophe Satzprozesse mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C.
vvm (10:20 CO:CO2)).
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Obwohl C. kluyveriin den ersten 48 Stunden nicht wuchs, wurde die Bildung von Butyrat
von Anfang an beobachtet und die Bildung von Hexanoat begann nach 72 Stunden, was
auf eine Kettenverlangerungsaktivitat von C. kluyveri hindeutete. Infolgedessen stiegen
die Butyrat- und Hexanoatkonzentrationen in der Ko-Kultur an, so dass nach 144 Stun-
den 0,77 + 0,04 g L' Butyrat im Vergleich zu 0,19 g L' in der Monokultur von C. car-
boxidivorans und 0,31 + 0,05 g L' Hexanoat im Vergleich zu 0 g L' erreicht wurden. Mit
Ausnahme von Butanol wurde in der Ko-Kultur mit 100 mbar CO in der Eingangsgas-
phase keine signifikant erhdéhte Bildung von Alkoholen durch C. carboxidivorans beo-
bachtet. Insgesamt wurden in der Ko-Kultur bei reduzierten CO- und CO»-Konzentratio-
nen in der Eingangsgasphase 472 mmol CO verbraucht, verglichen mit 820 mmol CO
bei 80 % CO. Aufgrund des niedrigen CO-Einlasspartialdrucks (100 mbar) wurde der
CO-Partialdruck im Ruhrkesselreaktor bis auf ein Minimum von 58 mbar reduziert. Die
Kohlenstoffbilanzen wurden innerhalb des Schatzfehlers auf der Grundlage von biologi-
schen Duplikaten mit einer Kohlenstoffausbeute von 96 % mit der Ko-Kultur geschlos-
sen. Aus unbekannten Griinden konnte die Kohlenstoffbilanz bei der Monokultur von C.

carboxidivorans nur zu 93 % geschlossen werden.

Der Vergleich der relativen Endprodukt- und Biomassekonzentrationen der Satzpro-
zesse von Ko-Kulturen von C. carboxidivorans und C. kluyveri mit C. carboxidivorans
Reinkulturen sind in Abbildung 6-4 grafisch dargestellt, wobei die erzielten maximalen
Biomasse- und Produktkonzentrationen bei initialen CO-Partialdriicken von 100 mbar,
300 mbar, 600 mbar und 800 mbar miteinander verglichen werden. Der hochste Wert
wurde pro Produkt und Stamm auf 1 normiert und die anderen Werte daran bemessen.
Alle maximalen Konzentrationen sowie die Gasaufnahmen und Saure:Alkohol-Verhalt-

nisse sind in Tabelle 6-1 aufgelistet.

Die héchsten Biomassekonzentrationen von C. kluyveri konnten bei dem niedrigsten ini-
tialen CO-Partialdruck von 100 mbar erreicht werden, wohingegen die maximal erreichte
Konzentration mit steigendem CO-Gehalt sank. Erstaunlicherweise war bei einem CO-
Gehalt von 60 % im Eingangsvolumenstrom ein geringeres Wachstum als bei 80 % CO
zu verzeichnen. Die Biomassekonzentrationen von C. carboxidivorans verhielten sich
gegenlaufig, indem die hdéchste Konzentration bei dem hdchsten initialen CO-Partial-
druck messbar war, wohingegen ein niedriger CO-Gasgehalt zu niedrigeren Konzentra-
tionen fuhrt. Im Vergleich zu den Ergebnissen der Reinkultur-Versuche mit C. car-
boxidivorans, konnten durch die Ko-Kultivierung zusammen mit C. kluyveri die maxima-

len Konzentrationen in jedem Fall gesteigert werden.
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Abbildung 6-4 Vergleich der Biomasse-Endkonzentrationen von C. carboxidivorans und C.
kluyveri sowie der Endkonzentrationen von Alkoholen und organischen Sauren wahrend der au-
totrophen Synthesegasumwandlung mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C. kluyveri
(hellgrau) sowie einer Reinkultur von C. carboxidivorans (dunkelgrau) in diskontinuierlich betrie-
benen Rihrkessel-Bioreaktoren mit kontinuierlicher Begasung bei CO-Partialdriicken von pco,in =
100 mbar, pco,n= 300 mbar, pco,in= 600 mbar und pco,n= 800 mbar. (T = 37°C; pH = 6,0; P V-
= 11,7 W L"; Fgas = 0,083 vvm; t = 144 h). Die hochste erreichte Konzentration wurde auf 1 nor-
miert.

Die Bildung von Acetat war insbesondere bei niedrigen CO-Partialdriicken in der C. car-
boxidivorans Reinkultur zu beobachten wohingegen Acetat bei Ko-Kultivierungen zu-
sammen mit C. kluyveri deutlich aufgenommen und zu langerkettigen Produkten umge-
setzt wurde. Dies bestatigt sich in der um das Vierfache erhéhten Butyratkonzentration
sowie einer ermdglichten Hexanoatkonzentrationen bei einem Anteil von 100 mbar CO
im Eingangsvolumenstrom. Die hochsten Hexanoatkonzentrationen wurden mit
0,36 g L bei Ko-Kultivierungen mit initialen CO-Konzentrationen von 300 mbar und 800
mbar erzielt. Die maximalen Alkoholkonzentrationen wurden mit jeder Erh6hung des ini-
tialen CO-Partialsdrucks gesteigert, sodass die héchsten Werte bei 800 mbar CO sowohl

fur Ethanol, Butanol als auch fir Hexanol erreicht werden konnten. Im Vergleich dazu
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konnten in den Versuchen bei identischen Prozessbedingungen mit einer Reinkultur von
C. carboxidivorans bis 300 mbar CO keine langerkettigen Alkohole tber Ethanol hinaus
gemessen werden. Bei einem initialen CO Partialdruck von 600 mbar und 800 mbar

konnten geringe Butanolkonzentrationen aber keine Hexanolbildung festgestellt werden.

Analog dazu zeigte sich Reduktion des aufgenommenen CO mit abnehmendem CO-
Gehalt in der Gasphase. Wahrend bei einer Ko-Kultivierung mit 800 mbar CO 820 mmol
CO aufgenommen wurden, reduzierte sich die Aufnahme auf 728 mmol bei 600 mbar
und weiter zu 454 mmol bei 300 mbar CO. Interessanterweise war die CO-Aufnahme
bei 100 mbar CO mit 472 mmol wiederum leicht erhéht. Das gleiche Verhalten zeigt sich
bei den Versuchen mit einer C. carboxidivorans Reinkultur, wobei die insgesamt aufge-
nommenen CO-Mengen mit Werten zwischen 340-475 mmol CO generell niedriger lie-
gen (S. Tabelle 6-1).

Diskussion

Der initiale CO-Partialdruck hat sowohl bei einer Satzkultivierung einer C. car-
boxidivorans Reinkultur als auch bei einer Ko-Kultivierung von C. carboxidivorans zu-

sammen mit C. kluyveri einen grof3en Einfluss auf die Produktverteilung.

Die Verringerung des Eingangspartialdrucks auf 100 mbar CO erzielte das gewunschte
verbesserte Wachstum von C. kluyveri bei pH 6,0 in Ko-Kultur. Im Vergleich zu den Er-
gebnissen der C. kluyveri Reinkultur bei identischen Bedingungen konnte sogar eine um
den Faktor 1,4 erh6hte maximale Biomassekonzentration erzielt werden. Dies I&sst sich
durch die Aufnahme von CO durch C. carboxidivorans erklaren. Durch die kontinuierliche
CO-Aufnahme wurde ein Minimum von 58 mbar CO im Ausgangsvolumenstrom gemes-
sen. Durch diese Aufnahme war der CO-Gehalt in der Flissigphase, so weit reduziert,
dass ein leicht verbessertes Wachstum von C. kluyveri eintreten konnte. Die Bildung der
von Butyrat und Hexanoat kommte somit erhéht werden, wobei die Reduktion zu den
korrespondierenden Alkoholen durch C. carboxidivorans bei diesem niedrigem CO-Par-
tialdruck verringert war. Die Produktion der entsprechenden Alkohole ist aufgrund der
eingeschrankten Wassergas-Shift-Reaktion in C. carboxidivorans bei niedrigen CO-Kon-
zentrationen reduziert, was zu fehlenden Reduktionsaquivalenten flhrt. Wenn im Me-
thylzweig des Wood-Ljungdahl-Wegs keine Oxidation von Kohlenmonoxid zu Kohlen-
stoffdioxid stattfindet, wird von C. carboxidivorans kein reduziertes Ferredoxin gebildet,
was zu einem Mangel an Reduktionsaquivalenten und einer verminderten Fahigkeit zur

Reduktion von Fettsauren zu den entsprechenden Alkoholen fihrt (Lee et al. 2008).
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Abbildung 6-5 Partialdriicke und Gasverbrauchsraten von CO (schwarz) und CO:2 (dunkelgrau)

Kultur von C. carboxidivorans und C. kluyveri mit CO-Partialdriicken pco,in

300 mbar, pco,n= 600 mbar und pco,in

0,083 vvm; t = 144 h).
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Die bifurkierende Hydrogenase von C. kluyveri kann ebenfalls reduziertes Ferredoxin
aus dem von C. kluyveri selbst produzierten Hz herstellen (s. Kapitel 3.2.2). Tatsachlich
konnte eine Nettoproduktion von 8,5 mmol H, wahrend der Ko-Kultivierung nachgewie-
sen werden (Daten nicht gezeigt). Dennoch ist die Konzentration der vorhandenen Re-
duktionsaquivalente zu gering, um eine Reduktion der Fettsduren zu den entsprechen-
den Alkoholen durch C. carboxidivorans zu ermdglichen. Dartber hinaus ist reduziertes
Ferredoxin auch fur die Schaffung eines Protonengradienten Uber die Zellmembran von
C. carboxidivorans mittels des membrangebundenen RNF-Komplexes und der Nutzung

der ATPase zur Erzeugung von ATP in der Acetogenese unerlasslich (Mock et al. 2015).

Die abnehmenden Biomassekonzentrationen von C. carboxidivorans bei niedrigen CO-
Partialdricken sowohl in Monokultur als auch in Ko-Kultur lassen sich durch die erhdhten
Acetat- und Butyratkonzentrationen erklaren. Es wurde berichtet, dass Konzentrationen
von 4 g L' Acetat und 2 g L' Butyrat bereits die maximalen Biomassekonzentrationen
von C. carboxidivorans in Satzprozessen mit anfanglich pH 6,0 ohne weitere pH-Kon-
trolle um 50 % reduzieren (Zhang et al. 2016), da undissoziierte Sauren in die Zelle
diffundieren und intern dissoziieren, was sich negativ auf den fur die ATP-Regeneration

erforderlichen lonengradienten auswirkt (Dirre 2005).

Eine leichte Erhdhung des initialen CO-Partialdrucks auf 300 mbar fihrte zu einer Erho-
hung der maximalen Hexanoatkonzentration. Diese Beobachtung zeigt deutlich den Ein-
fluss des Ethanol:Acetat-Verhaltnisses, da bei diesen Ko-Kultivierungsversuchen zu-
satzlich vermehrt Ethanol durch C. carboxidivorans gebildet wurde. Das Ethanol:Acetat-
Verhaltnis und die Verfugbarkeit in der Ko-Kultur hat einen signifikanten Einfluss auf das
Produktspektrum von C. kluyveri, da h6here Ethanol:Acetat-Verhaltnisse zu einer erhéh-
ten Butyratproduktion und einer reduzierten Hexanoatproduktion flihren (Kucek et al.
2016; Bornstein und Barker 1948a; Weimer und Stevenson 2012; Yin et al. 2017).
Butyryl-CoA wird durch die Butyryl-CoA:Acetat-CoA-Transferase vermehrt in Butyrat
umgewandelt, was zu einer verminderten Verflgbarkeit von Butyryl-CoA fur die Bildung
von Hexanoyl-CoA fihrt (Bielzer 2019). Eine Folge des Ethanol:Acetat-Verhaltnisses als
Folge des erhéhten CO-Einlasspartialdrucks war daher eine verbesserte Kettenlange

der produzierten organischen Sauren (siehe Tabelle 6-1).
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Tabelle 6-1 Maximale Biomasse- und Produktkonzentrationen, maximale Alkohol:Saure-Verhaltnisse sowie die kummulierte CO-Aufnahme und CO2-Produktion
nach 144 h Prozesszeit gemessen in autotrophen Monokulturen von C. carboxidivorans und Ko-Kulturen von C. carboxidivorans und C. kluyveri in pH-kontrollier-
ten Satzprozessen mit kontinuierlicher Begasung in Rihrkesselreaktoren mit einem initialen CO-Partialdruck von 100 — 800 mbar CO.

100 mbar 300 mbar 600 mbar 800 mbar
C. carb. Ko-Kul. C.carb Ko-Kul. C. carb. Ko-Kul. C. carb Ko-Kul.

BTMc. carboxidivorans, g L 0,31 0,42 + 0,01 0,29 0,52 0,26 0,44 + 0,07 0,41 0,48
BTMc. uuyveri, g L™ - 0,11 % 0,01 - 0,10 - 0,07 + 0,01 - 0,07
Acetat, g L 4,5 3,73+0,03 4,11 3,35 2,76 3,15+0,42 2,70+ 0,17 3,01+0,16
Butyrat, g L™ 0,19 0,77 £ 0,04 0,01 0,57 0,18 0,64 + 0,08 0,15 + 0,05 0,48 + 0,04
Hexanoat, g L 0 0,32 + 0,07 0,02 0,36 0,03 0,22 + 0,01 0,01 + 0,01 0,36 £ 0,03
Ethanol, g L™ 0,41 0,75+ 0,11 0,36 1,32 0,53 1,24 + 0,49 2,09+ 0,03 2,11 £ 0,22
Butanol, g L™ 0,07 0,32 + 0,06 - 0,44 0,07 0,56 + 0,18 0,25 + 0,05 0,84 + 0,06
Hexanol, g L 0 0,05 + 0,02 - 0,12 - 0,08 - 0,24 + 0,01
EtOH/AC, g g 0,09 0,31 0,09 0,53 0,19 4,99 0,77 1,74
ButOH/But, g g” 0,39 0,55 - 0,84 0,39 0,87 1,67 2,79
HexOH/Hex, g g - 0,27 - 0,48 - 0,35 - 0,85
CO-Aufnahme, mmol 376 472 340 454 384 728 475 820
CO2-Produktion, mmol 170 241 166 226 242 493 280 571
C-Wiederfindung, % 93 96 95 99 97 97 97 97
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Durch die erhéhte Verfligbarkeit von Reduktionsaquivalenten aufgrund der héheren CO-
Konzentration im Eingangsgasstrom fand ebenfalls eine verbesserte Reduktion der Fett-

sauren zu den korrespondierenden Alkoholen durch C. carboxidivorans statt.

Bei einem initialen CO-Partialdruck von 600 mbar war die Fahigkeit zur Alkoholbildung
von C. carboxidivorans deutlich erhoht. Auch wenn keine héheren Fettkonzentrationen
gemessen werden konnten, kann eine stetige Aufnahme dieser Fettsauren durch C. car-
boxidivorans nicht ausgeschlossen werden. Insbesondere der Vergleich zu den Ergeb-
nissen einer Reinkultur von C. carboxidivorans zeigt, dass die Monokultur alleine nicht
in der Lage, ist vergleichbare Alkoholkonzentrationen von Butanol und Hexanol zu bil-

den.

Die hochsten Endkonzentrationen von Alkoholen sowie von Hexanoat wurden bei einem
hohem CO-Partialdruck von 800 mbar gemessen. Trotz der niedrigen Biomassekonzent-
rationen von C. kluyveri in der Ko-Kultur mit einem Verhaltnis von 13 % C. kluyveri zu
87 % C. carboxidivorans nach 48 Stunden zeigte die Anwesenheit von C. kluyveri auch
hier einen deutlich positiven Einfluss. Mittels Kettenverlangerung durch C. kluyveri sowie
der Reduktion von Butyrat und Hexanoat durch C. carboxidivorans zu Butanol und He-
xanol wurde die Bildung langerkettiger Produkte in Ko-Kultur im Vergleich zu einem Satz-
prozess mit einer C. carboxidivorans Reinkultur unter den gleichen Reaktionsbedingun-
gen erheblich verbessert. Die Konzentrationen der C4- und C6-Endprodukte wurden auf
Kosten der C2-Produkte, hauptsachlich Acetat, erhéht (Abb. 6-4). Auch hier ist wieder
die bevorzugte Bildung von Hexanoat gegeniber Butyrat bei einem hdheren Etha-
nol:Acetat durch C. kluyveri zu verzeichnen. Trotz des hohen initialen CO-Partialdrucks
und der damit verbundenen Inhibierung des Wachstums, Iasst sich diese bemerkens-
werte Kettenverlangerungsaktivitat von C. kluyveri trotz niedriger Biomassekonzentrati-
onen in der Ko-Kultur vermutlich damit begriinden, dass die Kettenverlangerung auf Kos-
ten der Biomasseerzeugung effizienter wird, um die verringerte ATP-Produktion auszu-
gleichen (Gonzéalez-Cabaleiro et al. 2013; Gildemyn et al. 2017). Auch wenn eine Pro-
duktion von Hexanoat durch C. carboxidivorans bei einem niedrigeren pH moglich ware
(Doll et al. 2018), wurde dies bei einem pH 6,0 in einer Monokultur nicht beobachtet
(Abb. 6-4).

Zusammenfassend hat sich gezeigt, dass die Anwesenheit von C. kluyveri in jedem Fall
zu einer deutlichen Steigerung der langerkettigen Produktkonzentrationen gefiihrt hat.
Durch Anwendung einer Ko-Kultur wurde das Alkohol:Saure:Verhaltnis im Vergleich zu
einer Reinkultur von C. carboxidivorans in jedem Fall deutlich gesteigert (s. Tabelle 6-

1). Insbesondere bei einem Einlasspartialdruck von 800 mbar CO bei pH 6,0 wurde in
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der Ko-Kultur trotz des eingeschrankten Wachstums von C. kluyveri eine starke Ketten-
verlangerungsaktivitat beobachtet. Durch die Reduktion dieser Sauren zu den korres-
pondierenden Alkoholen von C. carboxidivorans konnten Endkonzentrationen von 1,15
+ 0,11 g L Butyrat/Butanol und 0,60 + 0,04 g L' Hexanoat/Hexanol erreicht werden.
Dies ist ein Anstieg um fast das Dreifache in Bezug auf die C4-Verbindungen im Ver-
gleich zu einer Monokultur von C. carboxidivorans, sowie einer ermdglichten Bildung von

C6-Verbindungen.

Eine von Diender et al. (2016) untersuchte synthetische Ko-Kultur aus C. autoethano-
genum und C. kluyveri in Anaerobflaschen mit einem ebenfalls hohen anfanglichen CO-
Partialdruck von 1100 mbar CO im Kopfraum flhrte zu Endproduktkonzentrationen von
2,3 g L' Butyrat und 0,7 g L' Hexanoat sowie 0,7 g L' Butanol und 0,4 g L"' Hexanol
nach 12 Tagen. Im Vergleich zu den Ergebnissen dieser Arbeit wurden nach der Ver-
dopplung der Prozesszeit hdhere Konzentrationen der Fettsduren produziert, wobei je-
doch erwahnt werden muss, dass zu Beginn 4,9 g L' Acetat zugesetzt wurden, um das
Wachstum von C. kluyveri zu férdern. In Bezug auf Butanol konnten in dieser Arbeit bei
C. carboxidivorans und C. kluyveri bereits nach einer Prozessdauer von 6 Tagen hohere
Konzentrationen nachgewiesen werden, was auf eine bessere Verflugbarkeit von CO
aufgrund des hohen Energieeintrags zurtickzufuihren sein kdnnte. Eine Verlangerung der
Prozesszeit wirde wahrscheinlich auch zu héheren Produktkonzentrationen fihren, wie

(Diender et al. 2016) gezeigt haben.

Eine Ko-Kultur aus Clostridium aceticum und C. kluyveri in einem Rihrkesselreaktor bei
pH 7,5 mit kontinuierlicher Begasung von 30 % CO, 5 % CO2, 15 % H2 und 50 % N2
erreichte maximale Konzentrationen 7,0 g L™ Butyrat, 8,2 g L' Hexanoat und 0,7 g L™
Butanol nach einer Prozesszeit von 900 h unter zusatzlicher Ethanolzufuhr. Bei einem
Vergleich der Butanolkonzentrationen konnten in dieser Arbeit bei einem vergleichbaren
Eingangs-CO-Partialdruck von 30 % 0,44 g L' Butanol bereits nach 144 h produziert
werden, wohingegen bei 80 % CO nach 144 h Prozess bereits eine um den Faktor 1,2
erhdhte Butanolkonzentration gemessen werden konnte ohne die Zugabe weiterer Sub-

strate (Fernandez-Blanco et al. 2022).
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6.2.2. Variation des Gasvolumenstroms

Wie in den vorangegangenen Ergebnissen gezeigt, spielt die Anwesenheit von CO und
dessen Verfugbarkeit im Medium eine wichtige Rolle bei der autotrophen Ko-Kultivierung
von C. carboxidivorans und C. kluyveri. Um den Einfluss des Gasvolumenstromes und
der damit einhergehenden veranderten CO-Verfligbarkeit zu untersuchen, wurden die
gleichen Ko-Kultivierungen wie in Abschnitt 6.2.1 mit sonst identischen Prozessparame-
tern bei einem reduzierten Gasvolumenstrom von Fgas = 0,042 vvm im Gegensatz zu
dem urspriinglichen Gasvolumenstrom von 0,083 vvm durchgefihrt. Die Ergebnisse der
Versuche sind vergleichend mit den Ergebnissen der Ko-Kultivierungen aus Abschnitt
6.2.1. in Abbildung 6-6 dargestellt. Da insbesondere eine weitere Reduktion des CO-
Gehalts fur eine erhohte Kettenverlangerung durch C. kluyveri vielversprechend sein
kdnnte, sind die Ergebnisse bei einem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar ausfuhr-
lich in Abbildung 6-6 vergleichend mit den Ergebnissen bei 100 mbar CO einer C. car-
boxidivorans Reinkultur bei Fgas = 0,042 vvm sowie der Ko-Kultur bei Fgas = 0,083 vvm

dargestellt.

Das Wachstum von C. kluyveri setzte bei einem reduzierten Gasvolumenstrom direkt ein
und stieg bis zu der doppelten maximalen Biomassekonzentration von 0,21 g L' an. C.
carboxidivorans begann ebenfalls unmittelbar nach der Inokulation der Ko-Kultur mit

dem Wachstum.

Der Verlauf der Acetatbildung war nach 48 Stunden zunachst vergleichbar, wobei in den
beiden Ko-Kultivierungen danach eine Konzentrationsabnahme hin zu 3 g L' gemessen
wurde. Die Reinkultur von C. carboxidivorans zeigte jedoch bei einem reduzierten Gas-
volumenstrom einen stetigen Anstieg bis zu einer finalen Konzentration von 4,9 + 0,19
g L' Acetat. Die finale Ethanolkonzentration war mit 0,31 + 0,03 g L™ in der Ko-Kultur
mit reduziertem Gasvolumenstrom gegenulber der Ergebnisse bei einem héheren Gas-
volumenstrom um die Halfte reduziert. Eine Betrachtung der Butyrat- und Hexanoatkon-
zentrationen zeigte den deutlichsten Einfluss des reduzierten Volumenstroms, da hier-
durch maximal 2,35 + 0,04 g L' Butyrat und 2,06 + 0,28 g L' Hexanoat bei der Ko-
Kultivierung gebildet werden konnten. In Reinkultur konnten hingegen lediglich Konzent-
rationen von 0,30 g L' Butyrat und 0,03 g L' Hexanoat produziert werden. Entsprechend
gering fiel ebenfalls die Bildung der Alkohole in der Reinkultur von C. carboxidivorans
aus. Im Gegensatz dazu fuhrte die Wiederaufnahme von Butyrat und Hexanoat durch C.
carboxidivorans Ko-Kultur zu 0,23 + 0,04 g L' Butanol und 0,13 + 0,05 g L' Hexanol

nach einer Prozesszeit von 144 h.
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héhten Gasvolumenstrom von Fgas = 0,083 vvm (weil) in diskontinuierlich betriebenen Rihrkes-

kluyveri bei reduziertem Gasvolumenstrom von Fgas = 0,042 vvm (schwarz) und einer Monokultur
von C. carboxidivorans bei Fgas = 0,042 vvm (grau) im Vergleich zu einer Ko-Kultur bei dem er-
Fehlerbalken geben die Abweichung des Minimal- und Maximalwertes vom Mittelwert zweier un-

Abbildung 6-6 Autotrophe Satzprozesse mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C.

sel-Bioreaktoren mit kontinuierlicher Begasung bei einem CO-Partialdruck pco,in

abhangiger Satzprozesse an. (T
vvm (10:20 CO:CO2)).
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Die relativen Endprodukt- und Biomassekonzentrationen der Satzprozesse von Ko-Kul-
turen von C. carboxidivorans und C. kluyveri mit einem reduzierten Gasvolumenstrom
sind vergleichend mit den Ergebnissen der Versuche mit einem erhdéhten Gasvolumen-
strom bei initialen CO-Partialdriicken von 100 mbar, 300 mbar, 600 mbar und 800 mbar
in Abbildung 6-7 grafisch dargestellt. Der héchste Wert wurde pro Produkt und Stamm
auf 1 normiert und die anderen Werte daran bemessen. Alle maximalen Konzentrationen

sowie die Gasaufnahmen und Saure:Alkohol-Verhaltnisse sind in Tabelle 6-2 aufgelistet.

Tabelle 6-2 Maximale Biomasse- und Produktkonzentrationen, maximale Alkohol:S&ure-Verhalt-
nisse sowie die kummulierte CO-Aufnahme und CO2-Produktion gemessen in autotrophen Ko-
Kulturen von C. carboxidivorans und C. kluyveri in pH-kontrollierten Satzprozessen mit reduzier-
ter kontinuierlicher Begasung in Rihrkesselreaktoren mit einem initialen CO-Partialdriicken von
100 - 800 mbar CO. (T = 37°C; pH =6,0; P V-' = 10,5 W L"; Fgas = 0,042 vvm; t = 144 h).

Pco,in 100 mbar 300 mbar 600 mbar 800 mbar
BTMec. carboxidivorans, 9 L 0,46 + 0,01 0,51 0,52 £ 0,02 0,51 + 0,01
BTMc. uuyveri, g L™ 0,21 £ 0,01 0,10 0,02 + 0,01 0,07 + 0,01
Acetat, g L™ 3,87 £ 0,37 5,01 3,98 + 1,22 3,40 + 0,74
Butyrat, g L™ 2,35+ 0,05 0,52 0,62 + 0,04 0,15 + 0,01
Hexanoat, g L 2,06 + 0,28 0,10 0,10 + 0,07 0,05 + 0,01
Ethanol, g L 0,33 + 0,02 1,60 2,52+ 1,84 4,44 10,18
Butanol, g L 0,23 + 0,04 0,31 0,36 + 0,02 0,45 % 0,10
Hexanol, g L 0,13 £ 0,05 0,03 0,02 + 0,01 0,05 + 0,03
EtOH/AC, g ¢! 0,10 0,35 0,74 3,54
ButOH/But, g g 0,12 0,61 0,84 5,57
HexOH/Hex, g g™ 0,08 1,30 0,50 2,03
CO-Aufnahme, mmol 806 656 679 662
CO2-Produktion, mmol 437 361 377 368
C-Wiederfindung, % 99 08 98 97

Neben einer Verdopplung der maximal erzielten Biomassekonzentrationen von C.
kluyveri durch eine Reduktion des Gasvolumenstroms konnten die Butyrat- und Hexa-
noatkonzentrationen in der Ko-Kultur bei einem Eingangs-CO-Partialdruck von 100 mbar
um die Faktoren 3,1 und 6,4 erhdht werden. Auch wenn die maximale Biomassekon-
zentration von C. carboxidivorans leicht reduziert war, war die Bildung von Hexanol hier
um das 2,6-fache erhoht. Bereits bei einer Erhéhung auf 300 mbar CO im Eingangsgas-

volumenstrom verschob sich das Produktspektrum der Ko-Kultur weg von den C4-C6
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Produkten hin zu Acetat als Hauptprodukt. Bei einer vergleichbaren Biomassekonzent-
ration von C. carboxidivorans wurde die Fahigkeit der Alkoholbildung durch eine Erho-

hung des Gasvolumenstroms bereits verbessert.

Pco.n = 100 mbar CO Pcojn = 300 mbar CO

C. carboxidivorans C. carboxidivorans

C. kluyveri C. kluyveri
C. carboxidivorans C. carboxidivorans

C. kluyveri C. kluyveri
Pco,n = 600 mbar CO Pco,in = 800 mbar CO

Abbildung 6-7 Vergleich der Biomasse-Endkonzentrationen von C. carboxidivorans und C.
kluyveri sowie der Endkonzentrationen von Alkoholen und organischen Sauren wahrend der au-
totrophen Synthesegasumwandlung mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C. kluyveri
bei einem reduzierten Gasvolumenstrom von Fgas = 0,042 vvm (hellgrau) sowie bei einem Gas-
volumenstrom von Fgas = 0,083 vvm (dunkelgrau) in diskontinuierlich betriebenen Ruhrkessel-
Bioreaktoren mit kontinuierlicher Begasung bei CO-Partialdriicken von pco,in= 100 mbar, pco,n =
300 mbar, pco,in= 600 mbar und pco,n= 800 mbar. (T = 37°C; pH=6,0; PV-'=10,5-11,7 WL,
Fgas = 0,042 - 0,083 vvm; t = 144 h). Die héchste Konzentration wurde auf 1 normiert.

Bei einem initialen CO-Partialdruck von 600 mbar war ebenfalls eine vermehrte Bildung
der C2-Produkte durch einen reduzierten Gasvolumenstrom zu verzeichnen, wobei auf-
grund des héheren CO-Gehalts neben Acetat nun auch Ethanol gebildet wurde. Das
Wachstum von C. carboxidivorans fihrte unter diesen Versuchsbedingungen zu der
héchsten maximalen Biomassekonzentration. Die Erhdhung des Gasvolumenstroms

hatte hier einen noch deutlicheren Einfluss auf die Verschiebung des Produktspektrums,
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da hier deutlich héhere Konzentrationen der Iangerkettigen Alkohole Butanol und Hexa-
nol verzeichnet werden konnten. Unter diesen Versuchsbedingungen war zu Versuchs-
ende fast keine Biomassekonzentrationen von C. kluyveri mehr nachzuweisen. Das glei-
che Verhalten ist bei dem hdchsten untersuchten CO-Partialdruck von 800 mbar zu be-
obachten: Wahrend ein Gasvolumenstrom von 0,042 vvm zu hohen C. carboxidivorans
und hohen Ethanolkonzentrationen flihrte, konnte mit einem erhohten Gasvolumenstrom
von 0,083 vvm ein klarer Trend zur Bildung von Butanol und Hexanol bei gleichbleiben-
der Biomassekonzentration von C. carboxidivorans erkannt werden. Die Biomassekon-

zentration von C. kluyveri war bei beiden Gasvolumenstromen gleichbleibend konstant.

Die Partialdriicke sowie die Gasaufnahmeraten von CO und CO; sind in Abbildung 6-8
gezeigt. Eine Betrachtung des aufgenommenen CO zeigte bei einem Gasvolumenstrom
von 0,042 vvm zwischen 300-800 mbar vergleichbare Konzentrationen, wohingegen die
CO-Aufnahme bei 100 mbar CO mit 806 mmol um das 1,2-fache gegeniber 662 mmol
bei 800 mbar CO im Zulaufvolumenstrom erhdht war (Tabelle 6-2). Im Fall der geringsten
CO-Konzentration konnte zum einen eine zeitweise komplette Aufnahme von CO ver-
zeichnet werden (16-22 h der Prozesszeit) sowie eine erhdhte Aufnahmerate von CO flr
eine langere Zeit im Vergleich zu den anderen Prozessen. Verglichen mit den CO-Auf-
nahmen bei einem Gasvolumenstrom von 0,083 vvm flhrte eine Reduktion des Gasvo-
lumenstroms insgesamt zu einer erhdéhten Kohlenstofffixierung von durchschnittlich 315
mmol im Gegensatz zu 236 mmol. Bei dem niedrigsten initialen CO-Partialdruck von 100
mbar wurde mit 806 mmol sogar eine um den Faktor 1,7 erhdhte CO-Aufnahme ermittelt,
wohingegen bei einem CO-Partialdruck von 800 mbar die CO-Aufnahme mit 662 mmol

um 19 % reduziert war (s. Tabelle 6-2 und 6-1).
Diskussion

Insbesondere bei einem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar konnte fur einen kurzen
Zeitraum kein CO mehr im Abgas gemessen werden (Abb. 6-8). Das bedeutet, dass der
Gehalt an CO in der Flussigphase deutlich reduziert wurde, sodass aufgrund der Aktivitat
von C. carboxidivorans sogar eine zeitweise komplette Aufnahme von CO verzeichnet
werden konnte. Dadurch war eine maximale Wachstumsrate von C. kluyveri mit 0,10 h-"
sowie eine deutlich erhéhte Kettenverlangerung von 0,76 g L' d' Butyrat und
0,57 g L' d"' Hexanoat maglich (s. Tabelle 6-3). Unter diesen Prozessbedingungen war
sogar eine erhohte Hexanol-Bildung zu beobachten, welche sich durch den Effekt der
adaptiven Antwort auf den inhibitorischen Effekt des gebildeten Hexanoats durch C.
kluyveri erklaren lasst. C. carboxidivorans ist dadurch gezwungen, Hexanoat zu dem
korrespondierenden Alkohol Hexanol zu reduzieren um den lebenswichtigen Protonen-

gradienten der Zelle zu schitzen (Durre 2005; Kumar et al. 2014).
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Abbildung 6-8 Partialdriicke und Gasverbrauchsraten von CO (schwarz) und COz (dunkelgrau)
von autotrophen Satzprozessen in kontinuierlich begasten Rihrkessel-Bioreaktoren mit einer Ko-

100 mbar, pco,in

300 mbar, pco,in= 600 mbar und pco,n= 800 mbar bei einem reduzierten Gasvolumenstrom Fgas

Kultur von C. carboxidivorans und C. kluyveri mit CO-Partialdriicken pco,in

144 h).

6,0; P V-1 =10,5W L; Fgas = 0,042 vvm (20% CO2); t

37°C; pH =

0,042 vvm. (T =

Auch wenn insgesamt ein erhdhter Umsatz der Gase CO und CO; festgestellt werden
konnte, hat sich das ausgebildete Produktspektrum der Ko-Kultur in Abhangigkeit des
eingestellten Gasvolumenstroms in Richtung der C2-Produkte verschoben. Durch eine
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Verringerung des Gasvolumenstrom und des damit verbundenen CO-Gehalts wurden
zusatzlich weniger Reduktionsaquivalente fir eine erfolgreiche Reduktion der Fettsau-
ren zu den korrespondierenden Alkoholen durch C. carboxidivorans bereitgestellt, so-
dass die gebildete Produktpalette beschrankt wurde. Auch bei einem hohen Eingangs-
CO-Partialdruck von 800 mbar war zwar die volumetrische Produktbildungsrate von
Ethanol mit 1,09 g L' d' um den Faktor 1,8 erhoht, aber die Produktbildungsraten von
Butanol und Hexanol betrugen nur noch 58 % und 12,5 % der mit einem hohen Gasvo-

lumenstrom erreichten Produktivitaten (s. Tabelle 6-3).

Tabelle 6-3 Maximale Wachstums- und maximale volumetrische Produktbildungsraten gemes-
sen in autotrophen Ko-Kulturen von C. carboxidivorans und C. kluyveri in pH-kontrollierten Satz-
prozessen mit kontinuierlicher Begasung in Ruhrkesselreaktoren mit einem initialen CO-Partial-
druck von 100, 300, 600 und 800 mbar CO bei variierenden Gasvolumenstrémen. (T = 37°C;
pH=6,0; PV'=10,5-11,7 W L"; Fgas = 0,042-0,083 vvm (20% CO2); t = 144 h).

100 mbar 300 mbar 600 mbar 800 mbar
0,042 0,083 0,042 0,083 0,042 0,083 0,042 0,083

vvm vvm vvm vvm vvm vvm vvm vvm

Hmax.C. carboxidivor., N 0,14 0,14 0,27 0,20 0,21 0,16 0,18 0,19

Hmax.c. kuyveri, 0™ 0,10 008 | 007 007 | 004 003 | 006 0,07
fmax.Acetas gL A" 271 375 | 395 244 | 288 337 | 322 4,15
rmax.Buyrat, 9L'd" 076 018 | 042 017 | 045 038 | 006 0,51
Fmax. Hexanoats 9 L' d™ 057 017 | 003 011 | 004 0,06 - 0,12

Fmax £thano, 9 L'd" 007 025 | 039 037 | 063 074 | 1,00 059
Fmax.Butanol, 9 L'd" 006 012 | 008 011 | 010 015 | 019 0,33

Fmax.Hexanos LA™ 005 002 | 002 003 | 004 005 | 001 0,08
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6.2.3. Zusatzliche Wasserstoffbereitstellung

Die Ergebnisse aus den beiden vorherigen Kapiteln haben gezeigt, dass die Verwen-
dung niedriger CO-Partialdriicke in Kombination mit einem geringeren Gasvolumen-
strom fir das Wachstum sowie eine gute Kettenverlangerungsaktivitat von C. kluyveri
erforderlich sind. Dies flhrte zu einer verringerten Alkoholbildungsfahigkeit durch C. car-
boxidivorans. Da das Ethanol:Acetat-Verhaltnis aber einen entscheidenden Einfluss auf
die Lange der gebildeten Fettsaure durch C. kluyveri hat, muss die Ethanolproduktion
von C. carboxidivorans gesteigert werden. Hierfur wurde eine zusatzliche Begasung mit
Wasserstoff fur eine kontinuierliche Bereitstellung von Reduktionsaquivalenten fir C.
carboxidivorans untersucht. Dabei wurde eine Ko-Kultur aus C. carboxidivorans und C.
kluyveri im vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor unter-
sucht, wobei die Begasung mit Fgas = 0,042 vvm und die Gaszusammensetzung mit 10 %
CO, 20 % CO3, 50 % N2 sowie 20 % H, gewahlt wurde. Als Referenzprozess wird eine
Ko-Kultivierung ohne Hz bei sonst identischen Reaktionsbedingungen in Abb. 6-9 ge-

zeigt.

Wahrend C. kluyveri im Referenzprozess mit einer maximalen Wachstumsrate von
0,10 h'" eine maximale Biomassekonzentration von 0,21 g L' erreichte, war in der Ko-
Kultur mit zusatzlicher Wasserstoffbegasung ein Rickgang der Biomassekonzentration
zu beobachten. Nach 24 h konnte C. kluyveri nicht mehr nachgewiesen werden. Im Ge-
gensatz dazu zeigte C. carboxidivorans nach einer kurzen Verzégerungszeit ein starkes
Wachstum bis zu einer maximalen Biomassekonzentration von 0,58 g L' nach 58 h.
Anschliellend war auch hier ein Rickgang der Zellkonzentration zu beobachten. Die
Acetatproduktion erreichte mit 4,80 g L™ eine 1,24-fach erhéhte Maximalkonzentration
im Vergleich zum Referenzprozess. Diese sank im Anschluss wieder auf eine finale Kon-
zentration von 3,67 g L. Mit zusétzlicher Wasserstoffbegasung konnte eine Erhéhung
der maximal erreichten Konzentration um das 7,2-fache auf eine Maximalkonzentration

von 2,38 g L™ erzielt werden.

Wahrend im Referenzprozess hohe Butyrat- und Hexanoatkonzentrationen erreicht wur-
den, fuhrte eine zusatzliche Begasung mit Wasserstoff zu einer Reduktion um 78 % und
95 % flr Butyrat und Hexanoat. Dennoch konnte eine um den Faktor 2,6 erhdhte Buta-
nolbildung bis zu einer maximalen Konzentration von 0,59 g L' nachgewiesen werden,
wahrend die Hexanolproduktion durch eine Wasserstoffzugabe mit maximal 0,05 g L’

nicht erhoht werden konnte.
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weichung des Minimal- und Maximalwertes vom Mittelwert zweier unabhangiger Satzprozesse

kluyveri in diskontinuierlich betriebenen Rihrkessel-Bioreaktoren mit kontinuierlicher Begasung
(weilR) sowie ohne zusatzliche Wasserstoffbegasung (schwarz). Die Fehlerbalken geben die Ab-

Abbildung 6-9 Autotrophe Satzprozesse mit einer Ko-Kultur aus C. carboxidivorans und C.
bei einem initialen CO-Partialdruck pco,in

an. (T
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Ein Vergleich der Partialdriicke von CO und CO; zeigt zum Zeitpunkt der vollstandigen
CO-Aufnahme eine zeitlich begrenzte Aufnahme von Hz und CO; bei einer zusatzlichen
Begasung mit Wasserstoff (Abb. 6-10). Insgesamt wurden dabei 48,5 mmol Wasserstoff
aufgenommen, wahrend im Referenzprozess 50,9 mmol Wasserstoff produziert wurden.
Die Aufnahme von CO war mit 733 mmol bei zusatzlicher Wasserstoffbegasung gegen-
Uber dem Referenzprozess um 9 % reduziert (Tabelle 6-4).
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Abbildung 6-10 Partialdriicke und Gasverbrauchsraten von CO (schwarz), CO2 (dunkelgrau) und
H2 (gestrichelt) von autotrophen Satzprozessen in kontinuierlich begasten Riihrkessel-Bioreakto-
ren mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C. kluyveri ohne zuséatzliche Wasserstoffbe-
gasung (A+B) sowie mit zusatzlicher Begasung von 200 mbar Hz2 (C+D). (T = 37°C; pH =6,0; P
V-1=10,5W L"; Fgas = 0,042 vvm (10:20 CO:COz)).

Diskussion

Die gemessenen Partialdriicke am Reaktorausgang sowie die Gasaufnahmeraten ha-
ben gezeigt, dass keine simultane Aufnahme von CO und H2/CO:2 stattfindet. Erst bei
einer vollstandigen Aufnahme von CO kommt es zu einer Aufnahme von H2/COs2. Dieser
Umstand konnte auf eine reversible Bindung von CO in den aktiven Zentren der Hydro-
genasen und einer damit verbundenen unterdriickten Ho-Aufnahme zurtickzufihren sein
(Ragsdale 2004; Bennett et al. 2000).
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Da der Acetyl-CoA-Stoffwechselweg Wasserstoff als Energiequelle und zur Bereitstel-
lung von Reduktionsaquivalenten nutzt, fihrte eine zusatzliche Zufuhr von H; zu einer
erhdhten Alkoholbildungsfahigkeit durch C. carboxidivorans. Entsprechend der Erwar-
tungen konnte dadurch die Bildung von Ethanol und sogar Butanol gesteigert werden.
Eine Erhéhung der Hexanolkonzentration war nicht zu verzeichnen, wobei eine Reinkul-
tur von C. carboxidivorans unter diesen Bedingungen bisher auch noch keine Bildung
von C6-Verbindungen gezeigt hat. Daher Iasst sich dies durch die fehlende Anwesenheit
von C. kluyveri erklaren. Denn obwohl H2 ein essenzieller Bestandteil des Energiestoff-
wechsels von C. kluyveri ist, l1asst sich anhand der Ergebnisse eine inhibitorische Wir-
kung auf das Wachstum und die Produktbildung von C. kluyveri durch zuséatzliche Be-
gasung mit Wasserstoff feststellen. Dies deckt sich auch mit friheren Erkenntnissen, bei
denen die Anwesenheit von Hznicht nur als inhibierend fir das Wachstum von C. kluyveri
sondern auch fur die Kettenverlangerungsaktivitat beobachtet wurde (Angenent et al.
2016; Schoberth und Gottschalk 1969).

Tabelle 6-4 Maximale Biomasse- und Produktkonzentrationen, maximale Alkohol:Saure-Ver-
haltnisse sowie die kummulierte CO-Aufnahme und CO2-Produktion gemessen in autotrophen
Ko-Kulturen von C. carboxidivorans und C. kluyveri in pH-kontrollierten Satzprozessen mit kon-
tinuierlicher Begasung in Rihrkesselreaktoren mit und ohne zusatzlicher Wasserstoffbegasung
bei einem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar CO. (T = 37°C; pH =6,0; P V-1 = 10,5 W L";
Fgas = 0,042 vvm (10:20 CO:COz); t = 144 h).

pH2;in 0 mbar 200 mbar
BTMc. carboxidivorans, g L™ 0,46 + 0,01 0,58
BTMc. kiyveri. g L 0,21 % 0,01 0,01
Acetat, g L’ 3,87 £ 0,37 4,80
Butyrat, g L™’ 2,35+ 0,05 0,52
Hexanoat, g L™’ 2,06 £ 0,28 0,10
Ethanol, g L™’ 0,33+ 0,02 2,38
Butanol, g L™ 0,23 £ 0,04 0,59
Hexanol, g L™’ 0,13 £ 0,05 0,05
EtOH/Ac, g g 0,10 0,65
ButOH/But, g g’ 0,12 1,13
HexOH/Hex, g g’ 0,08 0,49
CO-Aufnahme, mmol 806 733
COz-Produktion, mmol 437 425

C-Bilanz, % 99 97
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6.3. Kontinuierliche Sulfidzugabe

6.3.1. Sulfidzugabe bei niedrigem CO-Partialdruck

Da eine zusatzliche Zufuhr von Wasserstoff starke inhibitorische Effekte auf C. kluyveri
zeigte, wurde stattdessen die Auswirkung einer kontinuierlichen Sulfidzufuhr untersucht.
Eine Bereitstellung von Sulfid flhrte in Satzprozessen ohne pH-Kontrolle zu einer Ver-
dopplung der maximalen Biomasse- und Ethanolkonzentrationen mit C. carboxidivorans
Monokulturen (s. Kapitel 3). Daher wurde in autotrophen Satzprozessen eine kontinuier-
lichen Sulfidbereitstellung (0,05 mM S L' h'") bei einem reduzierten CO-Partialdruck von
pCO,in = 100 mbar in einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C. kluyveri untersucht
und mit einer Reinkultur von C. carboxidivorans verglichen. Diese Ergebnisse sind ver-
gleichend mit den Daten der Versuche bei identischen Prozessparametern aber ohne
Sulfidzugabe in Abbildung 6-11 dargestellt. Finale Konzentrationen sind ebenfalls Ta-

belle 6-5 zu entnehmen.

C. kluyveri zeigte in beiden Ko-Kultivierungen ein vergleichbares Wachstum wobei die
finale Biomassekonzentration (0,15 g L") 71 % der im Referenzprozess erzielten Kon-
zentration entsprach. Das Wachstum von C. carboxidivorans war in beiden Ko-Kultivie-
rungen unabhangig von einer zusatzlichen Sulfidbereitstellung in den ersten 30 h des
Prozesses. Im Anschluss zeigte sich durch die zusatzliche Sulfidbereitstellung sowohl in
Ko-Kultur als auch in Reinkultur eine weiter steigende Biomasse-Konzentration bis zu
0,71gL" nach 72 h. Dies entsprach einer Verdopplung gegeniiber der C. car-
boxidivorans Konzentrationen ohne Sulfidzufuhr. Wahrend bei der Reinkultur bis zum
Ende der Prozesszeit von 144 h kein Wachstum mehr stattfand und somit eine finale
Biomassekonzentration von 0,69 g L™ erzielt wurde, sank die Biomassekonzentration in
Ko-Kultur bis zum Prozessende auf 0,39 g L™ ab (Tab. 6-5). Auch die Acetatproduktion
war in allen Prozessen in den ersten 48 h zunachst vergleichbar. Im Anschluss war in
den beiden Prozessen mit kontinuierlicher Sulfidzugabe eine weiterhin ungehemmte
Acetatbildung bis zu durchschnittlich 6 g L' zu verzeichnen. Bis zum Prozessende sank
die Acetatkonzentration in der Ko-Kultur mit Sulfidzufuhr mit 1,94 g L auf den niedrigs-

ten finalen Wert der vier Prozesse.
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Abbildung 6-11 Vergleich der Zulaufprozesse mit einer Ko-Kultur aus C. kluyveri und C. car-
boxidivorans bei kontinuierlicher Sulfidzufuhr (Na2S - 9 H20) mit 0,05 mmol S L-' h-' (schwarz)

mit

0,05 mmol S L' h"' (dunkelgraues Viereck) und ohne Sulfidzufuhr (hellgraues Dreieck). (T
6,0; PV-'=10,5W L; Fgas = 0,042 vvm (10:20 CO:C02))

37°C; pH

carboxidivorans Reinkultur

C.

einer

(wei®) sowie mit

und ohne Sulfidzufuhr
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Durch eine zusatzliche Sulfidzufuhr konnte bei der Ko-Kultur die Ethanolkonzentration
auf eine maximale Konzentration von 3,44 g L' nach 142 h gesteigert werden, was einer
Erhéhung um den Faktor 11 gegenlber der Ko-Kultivierung ohne Sulfidzugabe bedeu-
tete. Die anfangliche Ethanolbildung der C. carboxidivorans Reinkultur war in den ersten
55 Stunden vergleichbar mit den Prozessen ohne Sulfidzufuhr. Danach wurde die Etha-
nolproduktion durch die zusatzliche Sulfidzufuhr sehr stark verbessert, was zu einer 4,7-
fach héheren Ethanolkonzentration von 1,99 g L' nach 144 Stunden fiihrte (Tab. 6-5).

Tabelle 6-5 Finale Biomasse- und Produktkonzentrationen, maximale Alkohol:Saure-Verhalt-
nisse sowie die kummulierte CO-Aufnahme und CO2-Produktion gemessen in autotrophen Ko-
Kulturen von C. carboxidivorans und C. kluyveriund C. carboxidivorans Reinkulturen in pH-kon-
trollierten Satzprozessen mit kontinuierlicher Begasung in Ruhrkesselreaktoren mit und ohne
zusatzlicher Sulfidzufuhr von 0,05 mM L' h-* bei einem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar
CO.(T=37°C; pH=6,0; PV'=10,5 W L; Fgas = 0,042 vvm (10:20:70 CO:COz2:N2); t = 144 h).

Ohne Sulfidzufuhr Mit Sulfidzufuhr

C. carb. Ko-Kul. C. carb. Ko-Kul.
BTMc carboxidivorans, @ L™ 0,29 +0,01 0,26 + 0,01 0,69 0,39
BTMc. wiuyveri g L™ - 0,21 - 0,15
Acetat, g L™ 489+0,19 3,0+0,06 5,31 1,94
Butyrat, g L™ 030+£0,05 231+0,04 085 0,53
Hexanoat, g L™ 0,03+ 0,01 2,06+0,28 0,14 0,22
Ethanol, g L 0,42+0,00 0,31%0,03 1,99 2,75
Butanol, g L’ 0,06 +0,00 0,23+ 0,04 0,51 1,60
Hexanol, g L™’ - 0,13 £ 0,05 0,06 0,39
EtOH/Ac, g g’ 0,09 0,10 0,37 1,72
ButOH/But, g g” 0,22 0,12 0,60 3,05
HexOH/Hex, g g - 0,08 0,42 1,77
CO-Aufnahme, mmol 461 806 1107 1304
COz-Produktion, mmol 245 437 735 950
C-Wiederfindung, % 97 99 099 99

Die Butyratbildung setze in Ko-Kultur mit Sulfidzugabe zeitverzdgert ein und erreichte
das Maximum von 1,10 g L™ nach 79 h, wobei die Konzentration anschlieRend auf ledig-
lich 23 % der im Referenzprozess erzielten Konzentration fiel. Interessanterweise fihrte
eine zusatzliche Gabe von Sulfid dazu, dass die Reinkultur von C. carboxidivorans selbst
in der Lage war, Butyrat mit einer maximalen Konzentration von 0,85 g L' zu produzie-
ren. Diese Beobachtung konnte auch bei der Hexanoatbildung gemacht werden, da C.

carboxidivorans die 4-fache Menge Hexanoat bilden konnte. Durch die zusatzliche An-
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wesenheit von C. kluyveri konnte jedoch nur eine geringe Steigerung der Hexanoatkon-
zentration erzielt werden. Durch die Sulfidzugabe wurde die finale Hexanoatkonzentra-

tion um 89 % reduziert.

Die Alkohole Butanol und Hexanol konnten jedoch durch die zusatzliche kontinuierliche
Zugabe von Sulfid stark gesteigert werden. Die Butanolkonzentration konnte allein bei
einer C. carboxidivorans Reinkultur um das 8,5-fache auf 0,51 g L' erhoht werden, wo-
hingegen bei der Ko-Kultivierung eine Erhéhung um das 7-fache auf die in dieser Arbeit
bisher hochsten Butanolkonzentration von 1,60 g L™ erreicht werden konnte. Durch eine
Ko-Kultivierung mit kontinuierlicher Sulfidbereitstellung konnte sogar schliel3lich die fi-
nale und somit maximal in dieser Arbeit erreichten Hexanolkonzentration um das Drei-

fache auf 0,39 g L™ gesteigert werden.

Die kontinuierliche Bereitstellung von Sulfid flihrte zu einer deutlich gesteigerten Gas-
aufnahme und Gasproduktion. Wahrend bei einer Reinkultur von C. carboxidivorans die
CO-Aufnahme mit 1107 mmol um das 2,4-fache erhoht werden konnte, wurden in Ko-
Kultur mit insgesamt 1304 mmol eine Erhéhung um das 1,6- fache gegentber einer Ko-
Kultur ohne Sulfid gemessen (Abb. 6-12).
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H2 (gestrichelt) von autotrophen Zulaufprozesse mit einer Ko-Kultur aus C. kluyveri und C. car-

Abbildung 6-12 Partialdriicke und Gasverbrauchsraten von CO (schwarz)
boxidivorans ohne Sulfidzufuhr (A+B), bei kontinuierlicher Sulfidzufuhr (Na2S

- 9 H20) mit

6,0; P V' = 10,5 W L"; Fgas = 0,042 vvm

37°C; pH =

0,05 mmol S L' h-' (C+D) sowie bei einer C. carboxidivorans Reinkultur ohne Sulfidzufuhr (E+H)

und mit 0,05 mmol S L h-' (G+H). (T

(10:20:70 CO:CO2N2)).
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Diskussion

Durch die kontinuierliche Bereitstellung von Sulfid in Form von Natriumsulfid-Nonahydrat
konnte eine deutliche Verbesserung der Alkohol:Saure-Verhaltnisse trotz eines sehr
niedrigen CO-Gehalts in der Flissigphase erreicht werden. Die Zufuhr von Sulfid bei
einer Ko-Kultivierung von C. carboxidivorans zusammen mit C. kluyveri fihrte zu einem
sehr deutlichen Trend weg von den Fettsduren zu den gewtinschten Alkoholen Ethanol,
Butanol und Hexanol (s. Abb. 6-13). Bei einer Reinkultur von C. carboxidivorans konnte
neben eines stark erhdhten Wachstums auch eine deutlich vermehrte Bildung von Etha-
nol sowie die Bildung von C4-Verbindungen verzeichnet werden. Eine kontinuierliche
Sulfidzugabe hatte keine inhibitorischen Effekte auf C. kluyveri (s. Anhang Abb. 12-1).

C. carboxidivorans Ko-Kultur

C. carboxidivorans C. carboxidivorans

~~, Ethanol

1-Butanol

1-Hexanol

-
-

-
~
~ -

C. kluyveri C. kluyveri

Abbildung 6-13 Vergleich der Biomasse-Endkonzentrationen von C. carboxidivorans und C.
kluyveri sowie der Endkonzentrationen von Alkoholen und organischen S&auren wahrend au-
totropher Zulaufprozesse mit einer C. carboxidivorans Reinkultur und einer Ko-Kultur aus C.
kluyveriund C. carboxidivorans ohne Sulfidzufuhr (dunkelgrau) und bei kontinuierlicher Sulfidzu-
fuhr (Na2S - 9 H20) mit 0,05 mmol S L-* h' (hellgrau). (T = 37°C; pH = 6,0; P V-' = 10,5 W L,
Fgas = 0,042 vvm (10:20:70 CO:CO0O2:Nz)). Die héchste Konzentration wurde auf 1 normiert.

Die volumetrischen Produktbildungsraten sind ebenfalls in Ko-Kultur mit Sulfidzugabe
fur alle Produkte aulRer Hexanoat erhéht. Butyrat wurde zunachst mit einer héheren Bil-
dungsrate von 0,89 g L' d"! produziert, wohingegen dann auch ein schneller Konzentra-
tionsabfall zu verzeichnen war. Dieser Iasst sich zum einen durch die Aufnahme von C.
kluyveri fur eine Kettenverlangerung hin zum Hexanoat, als auch durch eine Umsetzung
von C. carboxidivorans zu dem korrespondierenden Alkohol Butanol erklaren. Die Bil-

dung von Hexanoat war jedoch gegentliber des Referenzprozesses stark reduziert, was
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sich aber vermutlich mit der gleichzeitigen Umsetzung durch C. carboxidivorans zu He-
xanol erklaren lasst, da hier héhere Konzentrationen erreicht werden konnten (Abb. 6-
14, Tab. 6-6).
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Abbildung 6-14 VVolumetrische Produktbildungsraten bei der autotrophen Ko-Kultivierung von C.
carboxidivorans und C. kluyveri ohne (grau) und mit kontinuierlicher Sulfidzufuhr von 0,05 mM
L-* h"' (Na2S - 9 H20) (schwarz) (T =37°C; pH =6,0; P V-'=10,5 W L'; Fgas = 0,042 vvm (10:20:70
CO:CO2:N2)).

Bei dem fakultativ anaeroben Bakterium Rhodospirillum rubrum wurde bereits eine Zu-
nahme der Biomassebildung in Gegenwart von Sulfid beobachtet, die auf die Stimulation
der CO-Dehydrogenase zurtickgeflihrt wurde (Do et al. 2007). H>S wird insbesondere
als Reduktionsmittel eingesetzt, da es das Redoxpotential des Mediums durch Elektro-
nenspende senken kann. Hier wurde beobachtet, dass sich der Stoffwechsel von Clos-
tridien in Richtung Solventogenese verschiebt, was mit der Verfligbarkeit von mehr re-

duzierenden Aquivalenten zur Bildung von NADH fiir die Umwandlung von Acetyl-CoA
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in Ethanol zusammenhangt. Das Reduktionsmittel Sulfid bewirkt somit eine Umlenkung
des Kohlenstoffflusses auf die Bildung von Ethanol anstelle von Sauren (Mohammadi et
al. 2011; Abubackar et al. 2011). Die Verschiebung des Stoffwechsels hin zur Solvento-
genese wurde beispielsweise bereits bei C. ljungdahlii beobachtet (Abubackar et al.
2011).

Im Vergleich zu dem von Riickel et al. (2021) durchgeflihrten Satzprozessen mit C. car-
boxidivorans bei einer einmaligen Sulfid Zugabe von 1 g L' und nicht kontrolliertem pH
6,0 bei einem initialen CO-Partialdruck von 600 mbar, konnten die maximalen Produkt-
konzentrationen durch eine kontinuierliche Sulfidbereitstellung weiter gesteigert werden.
Die maximal erreichten Konzentrationen konnten fir Ethanol (Faktor 1,1), Butyrat (Fak-
tor 5,5) und Butanol (Faktor 3,5) erhéht werden.

Tabelle 6-6 Maximale volumetrische Produktbildungsraten bei der autotrophen Ko-Kultivierung
von C. carboxidivorans und C. kluyveri sowie der Reinkultur von C. carboxidivorans ohne und

mit kontinuierlicher Sulfidzufuhr von 0,05 mM L' h' (Na2S - 9 H20) (T = 37°C; pH = 6,0; P V' =
10,5 W L"; Fgas = 0,042 vvm (10:20:70 CO:CO2:N2)).

Ohne Sulfidzufuhr Mit Sulfidzufuhr

C. carboxidivorans Ko-Kul. C. carboxidivorans Ko-Kul.

Fmax. Acetat, g L d! 2,27 2,71 3,09 3,17
Fmax. Butyrat, § L™ d” 0,07 0,76 0,24 0,89
Mmax. Hexanoat, § L™ d! - 0,57 0,04 0,04
Fmax. Ethanol, § L™ d™ 0,12 0,07 0,57 1,03
Mmax. Butanol, § L' 0 0,03 0,06 0,19 0,53

max. Hexanol, 9 L d - 0,05 - 0,40
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6.3.2. Sulfidzugabe bei hohem CO-Partialdruck

Da sich ein kontinuierlicher Zulauf von Sulfid als vielversprechende Méglichkeit zur Ver-
besserung der Alkohol:Saure-Verhaltnisse gezeigt hat, wurde in weiteren Versuchen un-
tersucht, ob sich dadurch auch hohere Alkoholkonzentrationen bei einem hohen An-
fangs-CO-Partialdruck von 800 mbar sowie einem héheren Gasvolumenstrom von 0,083
vvm erreichen lassen. Die Sulfidzugabe von 0,05 mM S L' h' wurde wiederum jeweils
mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans zusammen mit C. kluyveri untersucht und mit
einer Reinkultur von C. carboxidivorans verglichen. Die finalen Konzentrationen nach
einer Prozesszeit von 144 h sind vergleichend mit den Ergebnissen der entsprechenden
Versuche bei identischen Prozessbedingungen aber ohne kontinuierliche Sulfidbereit-

stellung in Abbildung 6-15 dargestellt.

C. carboxidivorans Ko-Kultur

C. carboxidivorans C. carboxidivorans

1-Butanol

1-Hexanol

C. kluyveri C. kluyveri

Abbildung 6-15 Vergleich der Biomasse-Endkonzentrationen von C. carboxidivorans und C.
kluyveri sowie der Endkonzentrationen von Alkoholen und organischen S&auren wahrend au-
totropher Satzprozesse mit einer C. carboxidivorans Reinkultur und einer Ko-Kultur aus C.
kluyveriund C. carboxidivorans ohne Sulfidzufuhr (dunkelgrau) und bei kontinuierlicher Sulfidzu-
fuhr (Na2S - 9 H20) mit 0,05 mmol S L-* h' (hellgrau). (T = 37°C; pH = 6,0; P V-' = 11,7 W L,
Fgas = 0,083 vvm (80:20 CO:CO3)). Die hochste Konzentration wurde auf 1 normiert.

In der Ko-Kultur bei 800 mbar CO fiihrte eine zusatzlichen Sulfidbereitstellung zu einem
stark erhéhten Wachstum von C. carboxidivorans bis zu einer maximalen Biotrocken-
massekonzentration von 1,94 g L' nach 57 h mit anschlieRendem Abfall. Fur C. kluyveri
konnte kein Wachstum gemessen werden und gegen Ende des Prozesses eine Bio-
massekonzentration von 0,01 g L' nachgewiesen werden. Die Bildung von Acetat war

mit einer finalen Konzentration von 3,47 g L' mit Sulfidzugabe um fast das Dreifache
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erhoht. Ebenso konnten deutlich erhohte Ethanolkonzentrationen von 8,47 g L™ ver-
zeichnet werden. Die Bildung von Butanol war vergleichbar mit den Ergebnissen einer

Ko-Kultivierung ohne Sulfidzufuhr wohingegen die Hexanolbildung stark gesunken war.

Im Vergleich dazu hat sich gezeigt, dass eine kontinuierliche Sulfidzufuhr bei einer Rein-
kultur von C. carboxidivorans zu einer Erhéhung der maximalen Biotrockenmassekon-
zentration um den Faktor 1,5 auf maximal 2,1 g L' nach 57 h fihrt. Zu Prozessende
konnte eine finale Biomassekonzentration von 0,61 g L' gemessen werden. Die Rein-
kultur von C. carboxidivorans konnte maximal 9,12 g L™' Ethanol und 0,84 g L' Butanol

erzielen. Eine Bildung von C6-Verbindungen war nicht messbar. (s. Tab. 6-7).

Tabelle 6-7 Finale BTM- und Produktkonzentrationen, maximale Alkohol:Saure-Verhaltnisse
sowie die kummulierte CO-Aufnahme und CO2-Produktion bei der autotrophen Ko-Kultivierung
von C. carboxidivorans und C. kluyveri sowie der Reinkultur von C. carboxidivorans ohne und
mit kontinuierlicher Sulfidzufuhr von 0,05 mM L' h-' (Na2S - 9 H20). Aufgrund defekter uGC
konnten keine Gasdaten flir C. carboxidivorans mit Sulfidzufuhr aufgezeichnet werden (T =
37°C; pH =6,0; P V1= 11,7 W L'; Fgas = 0,083 vvm (80:20 CO:CO2)).

Ohne Sulfidzufuhr Mit Sulfidzufuhr

C. carb. Ko-Kul. C. carb. Ko-Kul.

BTMc. carboxidivorans, 9 L 0,41 0,48 0,61 0,53
BTMc wuyveri, g L™ - 0,07 - 0,01
Acetat, g L 1,87+0,17 1,20 + 0,02 1,40 3,47
Butyrat, g L 0,15+ 0,05 0,31 +0,05 0,05 0,19
Hexanoat, g L™ 0,01+0,01 0,36 +0,03 0,01 0,01
Ethanol, g L 2,09+0,03 2,11+0,22 9,12 8,47
Butanol, g L™ 0,25+ 0,05 0,84 + 0,06 0,84 0,85
Hexanol, g L - 0,24 £ 0,01 - 0,05
EtOH/Ac, g g 1,14 1,74 6,53 2,44
ButOH/But, g g 2,73 2,79 16,28 4,56
HexOH/Hex, g g™ . 0,85 - 9,52
CO-Aufnahme, mmol 475 820 - 1630
CO.-Produktion, mmol 280 571 - 1057
C-Wiederfindung, % 97 97 - 99
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Diskussion

Die kontinuierliche Zugabe von 0,05 mM Sulfid L' h™' zeigte auch bei einer hohen Ver-
fugbarkeit von CO eine stark erhdhte Biomassekonzentration von C. carboxidivorans
sowohl in Ko-Kultur als auch in Reinkultur. Dies kénnte eine Sulfidlimitierung beim

Wachstum von C. carboxidivorans in Satzprozessen indizieren.

Im Vergleich zu dem von Ruckel et al. (2021) durchgeflihrten Satzprozessen mit C. car-
boxidivorans bei Sulfid Zugabe von 1 g L ™" und nicht kontrollierten pH 6,0 bei einem ini-
tialen CO-Partialdruck von 600 mbar konnte eine weitere Steigerung der Ethanolkon-
zentration durch die Verwendung einer Ko-Kultur mit kontinuierlicher Sulfidzugabe bei
einem hohen CO-Gehalt von 800 mbar CO im Eingangsvolumenstrom erreicht werden.
Die maximal erreichte Biomassekonzentration konnte in der Ko-Kultur um das 2,6-fache
gesteigert werden. Die Alkohole Ethanol und Butanol wurden um das 2,6-fache und 1,9-

fache erhoht.

Die bei einem autotrophen Satzprozess Prozess mit C. ragsdalei bei gleicher Sulfidzu-
fuhr erreichte maximale Ethanolkonzentration von 4,5 g L' konnte mit der Ko-Kultur um
fast das Doppelte auf 8,5 g L' erhoht werden. Das erreichte Ethanol:Acetat-Verhaltnis
entsprach mit 2,44 g g™ jedoch nur 13,8 % des mit C. ragsdalei erreichten Verhaltnisses
von 17,7 g g (Oliveira et al. 2022).

Es hat sich gezeigt, dass eine Erh6hung des CO-Gehalts sowohl einer Reinkultur von
C. carboxidivorans als auch bei der Ko-Kultur von C. carboxidivorans mit C. kluyveri zwar
zu einer starken Erhdhung der Biomassekonzentrationen von C. carboxidivorans sowie
zu stark erhohten Ethanolkonzentrationen fihrt, aber keine Bildung der C4- und C6-Pro-
dukte férdert. Dies lasst sich insbesondere bei einer Ko-Kultivierung mit einer nahezu
nicht messbaren Biomassekonzentration von C. kluyveri erklaren, da unter diesen Um-
stdnden wohl eine doppelte Belastung durch CO und eine kontinuierliche Sulfidzufuhr
vorliegt. Eine Erhéhung des CO-Gehalts flihrte zu einer Reduktion von Butanol und He-

xanol um 47 % und 87 % in Ko-Kultur.

Die héchsten Butanol- und Hexanolkonzentrationen konnten mit einer Ko-Kultur aus C.
carboxidivorans und C. kluyveri bei einem initialem CO-Partialdruck von 100 mbar sowie
einer kontinuierlichen Sulfidzufuhr erreicht werden. Verglichen mit den bisher héchsten
erzielten Butanol- und Hexanolkonzentrationen im Satzprozess mit einem initialen CO-
Partialdruck von 800 mbar und einem Gasvolumenstrom von 0,083 vvm war damit eine

Erhéhung um das 1,9-fache und 1,6-fache mdglich.
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7. Kontinuierliche Gasfermentation in zwei Ruhrkessel-

reaktoren in Serie?

Die Ko-Kultivierung von C. carboxidivorans und C. kluyveri wurde bisher ausschlieflich
in Satzprozessen untersucht. Kontinuierliche Prozessfiihrungen zeichnen sich jedoch im

Gegensatz dazu durch héhere Raum-Zeit-Ausbeuten aus.
7.1. Kaskade von zwei Ruhrkesselreaktoren

Fur eine Erhéhung der Raum-Zeit-Ausbeuten wurde eine raumlich entkoppelte und zwei-
stufige Prozessfiihrung in einer Kaskade aus zwei hintereinander geschalteten Ruhrkes-
selreaktoren durchgefihrt. Der erste Rihrkesselreaktor wurde dabei bei pH 6,0 und ei-
nem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar bei einem reduzierten Gasvolumenstrom
von 0,042 vvm betrieben, um Biomasse- und Saurebildung bei beiden Mikroorganismen
zu ermdglichen. Im zweiten Rihrkesselreaktor wurde pH 5,0 bei einem hohen CO-Ge-
halt von 800 mbar CO und einem Gasvolumenstrom von 0,083 vvm eingestellt, um die
Reduktion der organischen Sauren mit C. carboxidivorans zu den korrespondierenden

Alkoholen zu beglinstigen.

Anhand der Ergebnisse aus Kapitel 5.2 istim zweiten Reaktor weder mit Wachstum noch
mit Produktbildung von C. kluveri zu rechnen. Um die CO-Inhibierung von C. kluyveri zu
adressieren, wurde im ersten Reaktor der CO-Gehalt durch einen initialen CO-Partial-
druck von 100 mbar zusammen mit einer geringerem Gasvolumenstrom von 0,042 vvm
niedrig gehalten, wahrend im zweiten Reaktor ein hoher CO-Gehalt mit einem initialen
CO-Partialdruck von 800 mbar bei einem hohen Gasvolumenstrom von 0,083 vvm ge-
wahlt wurde, um genligend Reduktionsaquivalente fir die Reduktion der Fettsduren zu

den korrespondierenden Alkoholen bereitzustellen.

Der erste Reaktor wurde mit einem Arbeitsvolumen von 1 L betrieben, wohingegen der
zweite Rihrkesselreaktor ein Arbeitsvolumen von 1,5 L aufwies. Hierdurch konnte eine
um den Faktor 1,5 héhere mittlere hydraulische Verweilzeit im zweiten Reaktor realisiert
werden, um eine langere Reaktionszeit zur Umsetzung der organischen Sauren im zwei-

ten Reaktor zu ermdoglichen.

2Teile dieser Ergebnisse sind bereits verdffentlicht in: Baumler, Miriam; Burgmaier, Veronika;
Herrmann, Fabian; Mentges, Julian; Schneider, Martina; Ehrenreich, Armin et al. (2023): Contin-
uous Production of Ethanol, 1-Butanol and 1-Hexanol from CO with a Synthetic Co-Culture of
Clostridia Applying a Cascade of Stirred-Tank Bioreactors. In: Microorganisms 11 (4), S. 1003.
DOI: 10.3390/microorganisms11041003.
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Die Verdinnungsrate Dr1 des ersten Reaktors wurde mit der maximalen Wachstums-
rate, die bei der Satzkultivierung bei identischen Reaktionsbedingungen des ersten Re-
aktors ermittelt worden war, bestimmt. Um ein Auswaschen der Zellen zu verhindern,
wurde die Verdinnungsrate zu 2/3 der maximalen Wachstumsrate zu Dr1 = 0,06 h™' be-
stimmt. Die Verdinnungsrate des zweiten Reaktors ergab sich hieraus zu Dgr2 = 0,04 h .
Der kontinuierliche Prozess wurde nach einer 24-stiindigen Satzphase nach Inokulation
des ersten Reaktors gestartet, um wachsende Zellen zu erhalten. Die Ergebnisse sind
in Abbildung 7-1 dargestellt.

Gemal den Beobachtungen aus den Satzprozessen erfolgte sofortiges Anwachsen von
C. carboxidivorans in der Satzphase im ersten Reaktor zu Beginn des Versuchs. Nach
5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten der Bioreaktorkaskade (232 h) lag im ersten Re-
aktor eine Biotrockenmassekonzentration von C. kluyveri mit 0.06 g L' und von C. car-
boxidivorans mit 0,53 g L' und im zweiten Reaktor eine Biotrockenmassekonzentration
von C. kluyveri mit 0,4 g L' und von C. carboxidivorans mit 0,97 g L' vor. Dabei erhielt
der zweite Reaktor kontinuierlich Zellen aus dem ersten Reaktor, weswegen der Anstieg
der Biotrockenmassekonzentration im zweiten Reaktor leicht verzogert stattfand. Wah-
rend des Zellwachstums stieg die Acetatkonzentration im ersten Reaktor an und er-
reichte eine Konzentration von 1,29 g L. Entsprechend zeitverzdgert stieg auch im
zweiten Reaktor die Acetatkonzentration an und erreichte nach einem Absinken und
Wiederanstieg eine Konzentration von 1,34 g L. Eine Ethanolbildung konnte im ersten
Reaktor nicht nachgewiesen werden wohingegen im zweiten Reaktor eine kontinuierli-
che Bildung bis zu einer Prozesszeit von 144 h mit anschlieRender Abnahme zu sehen
war. Nach 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten war eine Konzentration von 1,95 g L
erreicht. Die kurzkettige Saure Butyrat wurde in beiden Reaktoren mit finalen Konzent-
rationen von 0,36 und 0,14 g L™ gebildet. Butanol wurde im ersten Reaktor nicht gebildet,
wahrend im zweiten Reaktor eine Konzentration von 0,46 g L' erreicht wurde. Die Bil-
dung von Hexanoat fand im ersten Reaktor bis zu einer Konzentration von 0,1 g L,
welche im zweiten Reaktor zu 0,14 g L' Hexanol nach 5 mittleren hydraulischen Ver-
weilzeiten umgesetzt werden konnten. Die Bildung von Octanoat und Octanol konnte in
keinem der beiden Reaktoren nachgewiesen werden. Nach Erreichen von theoretischen

5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten wurde der Versuch abgebrochen.
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37 °C, pcozin = 200 mbar COz). Erster Reaktor (weilRe Symbole): pH 6,0,

kaskade mit einer Verdiinnungsrate von 0,06 h-' im ersten Reaktor und 0,04 h-' im zweiten Re-
=1bar, T=

von C. carboxidivorans und C. kluyveri in einer kontinuierlich betriebenen Riihrkessel-Bioreaktor-
aktor (P

Abbildung 7-1 Biomasse- und Produktkonzentrationen wahrend der autotrophen Ko-Kultivierung

100 mbar, Fgas = 0,042 vvm; zweiter Reaktor (schwarze Symbole): pH 5,0, pco,n = 800

mbar, Fgas = 0,083 vvm. Die anfangliche Satzphasephase ist grau schattiert. Vertikale Linien zei-
gen die Prozesszeit von funf mittleren hydraulischen Verweilzeiten des ersten Reaktors (gestri-

chelte Linie) und der Bioreaktorkaskade (durchgezogene Linie).

Pco,in
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Diskussion

Die kummulierte Darstellung der gebildeten Zellen und Produkten zeigt deutlich die ge-
wilnschte Trennung der Saurebildung (weile Punkte) sowie der Alkoholbildung
(schwarze Punkte). Im zweiten Reaktor sind negative Verlaufe der Saurekonzentratio-
nen zu sehen, was eine Reduktion der Fettsauren zu den korrespondierenden Alkoholen
im zweiten Reaktor bedeutet (Abb. 7-2). Die im zweiten Reaktor ermittelten Alko-
hol:Saure-Verhaltnisse von 1,45 g Ethanol g Acetat, 3,32 g Butanol g' Butyrat und
16,98 g Hexanol g' Hexanoat zeigten eine erfolgreiche Trennung von Acidogenese und
Solventogenese. Ein Flieldgleichgewichtszustand konnte auch nach 5 mittleren hydrau-

lischen Verweilzeiten nicht beobachtet werden (Miller-Erlwein 2015).

Eine Reduktion des CO-Gehalts im ersten Reaktor fuhrte zwar zu einem Wachstum von
C. kluyveri sowie einer Bildung von Butyrat, aber die Bildungsraten insbesondere von
Hexanoat waren gering. Dies liegt an der geringen Verflgbarkeit von Ethanol im ersten
Reaktor durch eine mangelnde Bildung durch C. carboxidivorans aufgrund des geringen
CO-Partialdrucks. Da ein ungunstiges Ethanol:Acetat-Verhaltnis Einfluss auf das Pro-
duktspektrum von C. kluyveri hat, wurde eine gesteigerte Butyrat- und reduzierte Hexa-
noatproduktion beobachtet (Bornstein und Barker 1948a; Weimer und Stevenson 2012;
Yin et al. 2017), da Butyryl-CoA zunehmend durch die Butyryl-CoA:Acetat-CoA-Trans-
ferase zu Butyrat umgesetzt wird bei gleichzeitig geringerer Verfugbarkeit von Butyryl-
CoA fur die Bildung von Hexanoyl-CoA (Bielzer 2019).

Eine reduzierte Alkoholproduktion von C. carboxidivorans bei niedrigen CO-Partialdri-
cken wurde bereits beschrieben (Lee et al. 2008) als auch in dieser Arbeit bereits in
vorangegangenen Versuchen belegt (Kapitel 6.2), da hierbei die Wasser-Gas-Shift Re-
aktion eingeschrankt ist. Sobald im Methyl-Zweig des Wood-Ljungdahl-Weg keine Oxi-
dation von CO zu CO, mehr stattfindet, produziert der Organismus kein reduziertes Fer-
redoxin mehr, was in einem Mangel an Reduktionsaquivalenten fiur die Reduktion der
Fettsauren resultiert. Dartber hinaus ist reduziertes Ferredoxin fur die Schaffung eines
Protonengradienten mittels des Rnf-Komplexes und der ATP Bildung-durch die FoFi-

ATPase fir die Acidogenese zwingend notwendig (Mock et al. 2015).
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7.2. Zusatzliche Sulfidbereitstellung

Um die Umsetzung der organischen Sauren zu deren korrespondierenden Alkoholen zu
erhdhen und eine erhéhte Ethanolproduktion durch C. carboxidivorans im ersten Reaktor
trotz des geringen CO-Partialsdrucks zu erreichen, wurde das Zulaufmedium mit Natri-
umsulfid supplementiert, um eine Sulfid-Bereitstellung von 0,05 mmol S L' h"' zu ge-
wahrleisten (s. Kap. 6.4). Da wahrend der kontinuierlichen Ko-Kultivierung in einer Kas-
kade aus zwei Rihrkesselreaktoren (Kapitel 7.1) kein Ethanol im ersten Reaktor nach-
gewiesen werden konnte, sollte durch die Zugabe von Sulfid (Na2S - 9 H,O) eine Etha-
nolbildung durch C. carboxidivorans erreicht werden. Alle weiteren Prozessparameter,
einschlieflich der Verdinnungsraten, blieben unverandert. Die Ergebnisse sind in Abbil-

dung 7-3 dargestellt.

C. kluyveri zeigte im ersten Reaktor Wachstum und erreichte ein Maximum mit 0,15 g L™
nach 122 h woraufhin die Biomassekonzentration wieder abnahm. Im zweiten Reaktor
wurden durchgehend sehr geringe Konzentrationen von C. kluyveri gemessen. Das
Wachstum von C. carboxidivorans setzte direkt nach Inokulation ein und zeigte einen
raschen Anstieg der Biomassekonzentration im ersten Reaktor auf etwa 0,94 g L' nach
43 h mit nachfolgendem stetigem Fortgang. Zeitversetzt stieg die Biomassekonzentra-
tion ebenfalls im zweiten Reaktor auf etwa 1,2 g L' nach 77 h und blieb bis zu einer
Prozesszeit von 218 h weitestgehend konstant. Danach stieg die Biomassekonzentra-
tion in beiden Reaktoren sprunghaft an und erreichte nach 5 mittleren hydraulischen
Verweilzeiten (232 h) Konzentrationen von 1,58 g L' im ersten Reaktor beziehungs-
weise 1,49 g L' im zweiten Reaktor. Die Acetatkonzentrationen zeigten in beiden Reak-
toren eine koharente Oszillation mit globalen Maxima bei 6,71 g L' nach 73 h (1. Reak-
tor) und 2,62 g L' nach 194 h (2. Reaktor). In der Folge zeigten sich weitere lokale
Maxima und Minima, wobei nach 232 h Acetatkonzentrationen von 3,01 g L™ und
1,56 g L' gemessen wurden. Nach einem Durchlaufen mehrerer Maxima und Minima
lagen die Ethanolkonzentrationen nach 5 theoretischen mittleren hydraulischen Verweil-
zeiten bei 2,63 g L™ im ersten Reaktor und 2,93 g L' im zweiten Reaktor. Im ersten Re-
aktor wurde ein stetiger Anstieg der Konzentration von Butyrat bis auf 1,34 g L' nach
93 h gefolgt von einem Abfall auf 0,13 g L' nach 232 h beobachtet. Ein ahnlicher Verlauf
konnte im ersten Reaktor verzeichnet werden, wobei ein Maximum von 0,48 g L™ nach

122 h erreicht wurde.
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200 mbar COz). Erster Reaktor (weille Symbole): pH 6,0,

100 mbar, Fgas = 0,042 vvm, 0,05 mM S L' h-'; zweiter Reaktor (schwarze Symbole): pH

1 bar, T = 37 °C, pcoz,in

kaskade mit einer Verdiinnungsrate von 0,06 h-' im ersten Reaktor und 0,04 h-' im zweiten Re-

pco,in

von C. carboxidivorans und C. kluyveriin einer kontinuierlich betriebenen Ruhrkessel-Bioreaktor-
5,0, Pco,in = 800 mbair, Fgas

Abbildung 7-3 Biomasse- und Produktkonzentrationen wahrend der autotrophen Ko-Kultivierung

aktor (P

0,083 vvm. Die anfangliche Satzphasephase ist grau schattiert.

Vertikale Linien zeigen die Prozesszeit von fiinf mittleren hydraulischen Verweilzeiten des ersten

Reaktors (gestrichelte Linie) und der Bioreaktorkaskade (durchgezogene Linie).
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Auch bei der Alkoholbildung von Butanol und Hexanol wurde zunachst ein Maximum
nach 144 h erreicht, welches mit einem Absinken auf Konzentrationen von 0,42 g L™ (1.
Reaktor) und 0,69 g L' (2. Reaktor) Butanol sowie 0,18 g L' (1. Reaktor) und 0,24 g L™
(2. Reaktor) Hexanol nach einem Ablaufen von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten

verbunden war. Octanol und Octanoat wurden in keinem Fall nachgewiesen.
Diskussion

Durch die zusatzliche Bereitstellung von 0,05 mmol S L' h”" durch das Medium der Kas-
kade aus zwei kontinuierlich betriebenen Ruhrkesselreaktoren sollte die Ethanolkon-
zentration im ersten Reaktor erhéht werden, sodass eine verbesserte Umsetzung zu den
langkettigen Fettsduren durch C. kluyveri erreicht werden kann. Dies konnte mit einer
Erhéhung der Hexanoatkonzentration im ersten Reaktor nach 5 mittleren hydraulischen
Verweilzeiten um den Faktor 1,8 beobachtet werden. Dadurch konnte eine 1,5-fache und
1,7-fache Steigerung der Butanol- und Hexanolkonzentrationen erreicht werden. Insge-
samt wurde jedoch eine verschlechterte raumliche Trennung von Acidogenese und Sol-
ventogenese deutlich. Dies ist auf die Sulfid-Bereitstellung zuriickzufihren, welche den
Metabolismus in Richtung Solventogenese verlagert und bereits mit C. ljungdahlii bezie-
hungsweise C. ragsdalei bei Sulfid Zugabe beobachtet wurde (Abubackar et al. 2011;
Oliveira et al. 2022).

Dennoch stellte sich kein FlieRgleichgewichtes trotz der erheblichen Verlangerung der
Prozesszeit um weitaus mehr als 5 mittlere hydraulische Verweilzeiten ein. Durch die
Sulfid Bereitstellung wurde eher ein Durchlaufen von Maxima und Minima erreicht, was
sich auf die geringen Verdinnungsraten von Dr1 = 0,06 h™', Dr2 = 0,04 h™' zuriickfihren
lasst (Doll 2018). Insbesondere auf die Biomassebildung von C. carboxidivorans hatte
eine Sulfid Bereitstellung von 0,05 mmol S L' h'' einen erheblichen Einfluss. Eine oszil-
lierende Biomasse- und Produktbildung, anstelle eines sich einstellenden Gleichge-
wichts, wurde bereits bei der Kultivierung von C. acetobutylicum im Chemostat zur Her-
stellung der Losemittel Aceton, Butanol und Ethanol beschrieben (Clarke et al. 1988).
Hierbei wurde festgestellt, dass die spezifischen Wachstumsraten mit den Produktaus-
beuten korrelierten. Geringere Wachstumsraten foérderten die Produktbildung der Alko-
hole, wohingegen hdhere spezifische Wachstumsraten die Sdureausbeuten steigerten.
Hieraus wurde abgeleitet, dass die Kultur gleichzeitig Alkohol- und Saurebildende Zellen
enthielt, welche Uber die Prozesszeit hinweg variierten. Weiterhin konnte dies durch mik-
roskopische Morphologie Untersuchungen bestatigt werden und scheint auf eine Feed-
back-Hemmung zurtickzuflihren zu sein. Dies stellt somit eine mdgliche Erklarung fur
das oszillierende Verhalten wahrend der in diesem Versuch gemessenen Biomasse- und

Produktkonzentrationen dar (Clarke et al. 1988).
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7.3. Reduktion der hydraulischen Verweilzeit

Die vorangegangenen Ergebnisse haben das Potential einer kontinuierlichen Sulfidbe-
reitstellung verdeutlicht. Da jedoch in keinem Fall ein Fliel3gleichgewicht erreicht werden
konnte, sollte im weiteren Verlauf die Verdlinnungsrate an die zellspezifische Wachs-
tumsrate in der exponentiellen Wachstumsphase der Ko-Kultur mit zusatzlicher Sulfid-
zufuhr angepasst werden. Die Verdinnungsraten wurden daher im ersten Reaktor mit
Dr1 = 0,09 h™' und im zweiten Reaktor mit Dr2 = 0,06 h™' gewahlt, obwohl damit eine ge-
steigerte Wahrscheinlichkeit eines Auswaschens von C. kluyveri mit sich zieht. Die mitt-
lere hydraulische Verweilzeit wurde hierdurch reduziert. Die Ergebnisse bei sonst gleich-

bleibenden Bedingungen sind in Abb. 7-4 dargestellt.

Im ersten kontinuierlich betriebenen Bioreaktor wurde das Wachstum von C. kluyveri mit
einer mittleren Wachstumsrate von 0,09 h™' (Wachstumsrate = Verdiinnungsrate im sta-
tionaren Zustand) beobachtet, wobei die Biomassekonzentration von C. kluyveri tUber
die gesamte Prozessdauer von 196 h Dauerbetrieb gleichbleibend war. Die Biomasse-
konzentrationen von C. carboxidivorans stiegen sowohl im ersten als auch im zweiten
Reaktor nach der Umstellung auf eine kontinuierliche Betriebsweise schnell an. Nach 48
h Stunden wurde im ersten Reaktor eine konstante Konzentration von 0,68 + 0,01 g L™
gemessen. Zwei Tage spater, also nach insgesamt 4 Tagen, wurde im zweiten Reaktor
ebenfalls eine konstante Zellmasse mit einer verdoppelten Biomassekonzentration von
1,42 + 0,04 L' im FlieBgleichgewicht nach 5 hydraulischen Verweilzeiten der Kaskade
(167 h) erreicht. Somit war die Biomassebildung von C. carboxidivorans in Ko-Kultur in
beiden Bioreaktoren trotz der unterschiedlichen Reaktionsbedingungen nahezu gleich.
Die kumulative Nettoproduktion von C. carboxidivorans-Zellen in den beiden Bioreakto-
ren zeigt jedoch eine geringere Biomasseproduktion im zweiten Reaktor aufgrund der

geringeren Verdinnungsrate (Abb. 7-5).

Die Bildung von Acetat, Butyrat und Hexanoat wurde im ersten Bioreaktor (Abb. 7-4)
beobachtet und erreichte mehr oder weniger stabile Konzentrationen von 2,89 + 0,09 g
L' Acetat, 0,31 £ 0,07 g L™ Butyrat und 0,05 + 0,01 g L' Hexanoat nach 12,5 mittleren
hydraulischen Verweilzeiten. Die mittleren Bildungsraten sind in Tabelle 7-1 zusammen-

gefasst.
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Abbildung 7-4 Biomasse- und Produktkonzentrationen wahrend der autotrophen Ko-Kultivierung
von C. carboxidivorans und C. kluyveri in einer kontinuierlich betriebenen Riihrkessel-Bioreaktor-
kaskade mit einer Verdiinnungsrate von 0,09 h-' im ersten Reaktor und 0,06 h-' im zweiten Re-
aktor (P = 1 bar, T = 37 °C, pcoz,n = 200 mbar COz). Erster Reaktor (weilRe Symbole): pH 6,0,
pco,in= 100 mbar, Fgas = 0,042 vvm, 0,05 mM S L' h-'; zweiter Reaktor (schwarze Symbole): pH
5,0, pco,in= 800 mbar, Fgas = 0,083 vvm. Die Symbole zeigen den Mittelwert sowie die Minimal-
und Maximaldaten von zwei unabhangigen Gasfermentationsversuchen, die in der Bioreaktor-
kaskade durchgefuhrt wurden. Die anfangliche Satzphasephase ist grau schattiert. Vertikale Li-
nien zeigen die Prozesszeit von funf mittleren hydraulischen Verweilzeiten des ersten Reaktors
(gestrichelte Linie) und der Bioreaktorkaskade (durchgezogene Linie).
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Im Gegensatz dazu wurde im ersten Reaktor des kontinuierlichen Ko-Kultivierungspro-
zesses keine Bildung der Alkohole Ethanol, Butanol und Hexanol beobachtet. Die Alko-
holbildung fand ausschlie3lich im zweiten Reaktor mit Gleichgewichtskonzentrationen
von 3,78 g L' Ethanol und 0,97 + 0,07 g L' 1-Butanol sowie 0,16 + 0,01 g L™" 1-Hexanol
und 0,77 + 0,03 mg L' 1-Octanol (Daten nicht gezeigt) statt (Abb. 7-4, Tab. 7-1).

Auch wenn die im ersten Bioreaktor produzierten organischen Sauren im zweiten Biore-
aktor der Kaskade nicht vollstandig zu den entsprechenden Alkoholen reduziert werden
konnten, wurden jedoch hohe Alkohol:Saure-Verhaltnisse von 4,5 g Ethanol g Acetat,

9,1 g 1-Butanol g' Butyrat und 6,8 g 1-Hexanol g™' Hexanoat erreicht.

Zusatzlich zur Reduktion der im ersten Reaktor produzierten organischen Sauren wurde
im zweiten Bioreaktor eine de novo-Synthese von Ethanol, Butanol und Hexanol beo-
bachtet (Abb. 7-5). Nach einer Prozessdauer von 220 h wurden 121 % mehr Ethanol,
195 % mehr 1-Butanol und 58 % mehr 1-Hexanol produziert.

Wie bereits zuvor bei einer Monokultur von C. carboxidivorans und bei einer Ko-Kultur
aus C. carboxidivorans und C. kluyveri bei niedrigem initialem CO-Partialdruck von 100
mbar bei einem geringen Gasvolumenstrom mit Sulfidzufuhr im Satzverfahren gezeigt
(Kap. 6.3), wurde CO in der kontinuierlichen Ko-Kultivierung ab einer Prozesszeit von 30
h im ersten Reaktor vollstandig von C. carboxidivorans verbraucht (Abb. 7-6). Insgesamt
wurden 3952 mmol CO im ersten Reaktor und 9247 mmol CO im zweiten Bioreaktor
aufgenommen. Darlber hinaus wurde im ersten Reaktor des kontinuierlichen Ko-Kulti-
vierungsprozesses ab einer Prozessdauer von 32 Stunden eine Wasserstoffgasproduk-

tionsrate von insgesamt 206 mmol gemessen.
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Abbildung 7-5 Kumulierte Produktion/Verbrauch von Zellen und Produkten wahrend der autotro-
phen Ko-Kultivierung von C. carboxidivorans und C. kluyveri in einer kontinuierlich betriebenen
Rlhrkessel-Bioreaktorkaskade mit einer Verdiinnungsrate von 0,09 h-' im ersten Reaktor und
0,06 h' im zweiten Reaktor (P = 1 bar, T = 37 °C, pcozin = 200 mbar CO2). Erster Reaktor (weille
Symbole): pH 6,0, pcoin = 100 mbar, Fgas = 0,042 vvm, 0,05 mM S L' h'; zweiter Reaktor
(schwarze Symbole): pH 5,0, pco,n= 800 mbar, Fgas = 0,083 vvm. Alkohole (Ethanol, 1-Butanol,
1-Hexanol) sowie die BTM von C. carboxidivorans sind in vollen, schwarzen Kreisen dargestellt;
Sauren (Acetat, Butyrat, Hexanoat) sowie die BTM von C. kluyveri sind in offenen Kreisen darge-
stellt. Graue Symbole zeigen die geschatzte Produktion von Alkoholen, wenn die entsprechenden
organischen Sauren, die im zweiten Reaktor verbraucht werden, ausschlief3lich reduziert werden.
Die Differenz zwischen dieser geschéatzten kumulativen Produktion von Alkoholen und der ge-
messenen zeigt die de novo-Synthese. Die Symbole zeigen den Mittelwert sowie die Minimal-
und Maximaldaten von zwei unabhangigen Gasfermentationsversuchen, die in der Bioreaktor-
kaskade durchgefuhrt wurden. Die anfangliche Satzphasephase ist grau schattiert. Vertikale Li-
nien zeigen die Prozesszeit von funf mittleren hydraulischen Verweilzeiten des ersten Reaktors
(gestrichelte Linie) und der Bioreaktorkaskade (durchgezogene Linie).
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Abbildung 7-6 Partialdricke (A+C) und Gasverbrauchsraten (B+D) von CO (schwarz), CO2
(grau) und Hz (grau gestrichelt) wahrend der autotrophen Ko-Kultivierung von C. carboxidivorans
und C. kluyveri in einer kontinuierlich betriebenen Riihrkessel-Bioreaktorkaskade mit einer Ver-
dlinnungsrate von 0,09 h-' im ersten Reaktor und 0,06 h-' im zweiten Reaktor (P = 1 bar, T = 37
°C, pcoz,n = 200 mbar COy). ). Erster Reaktor (A+B): pH 6,0, pco,n= 100 mbar, Fgas = 0,042 vvm,
0,05 mM S L' h'; zweiter Reaktor (C+D): pH 5,0, pco,in= 800 mbar, Fgas = 0,083 vvm. Die an-
fangliche Satzphasephase ist grau schattiert. Vertikale Linien zeigen die Prozesszeit von funf
mittleren hydraulischen Verweilzeiten des ersten Reaktors (gestrichelte Linie) und der Bioreak-
torkaskade (durchgezogene Linie).

Diskussion

Mit diesem Kkontinuierlichen kaskadierten Ko-Kultivierungsprozess mit C. car-
boxidivorans und C. kluyveri konnte eine klare raumliche Trennung von Acidogenese im
ersten Bioreaktor und Solventogenese im zweiten Bioreaktor erreicht werden (Abb. 7-5).
Dies war nur moglich, weil C. kluyveri das gesamte von C. carboxidivorans produzierte
Ethanol zur Kettenverlangerung im ersten Rihrkessel-Bioreaktor verbrauchte. Die
Kettenverlangerung durch C. kluyveri in der Ko-Kultur fihrte zu deutlich hdheren Butyrat-
Konzentrationen (0,31 g L' im Vergleich zu 0,08 g L") im FlieRgleichgewicht und ermog-
lichte sogar eine erhebliche Hexanoatbildung im Vergleich zu einer Reinkultur von C.
carboxidivorans in einer Rihrkesselkaskade mit Verdiinnungsraten von Dgrs = 0,12 h”!

im ersten Reaktor und Dgr2 = 0,08 h™' im zweiten Reaktor (Doll et al. 2018).
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Aufgrund der sehr stark reduzierten CO-Inhibierung von C. kluyveri im ersten Reaktor
des kontinuierlichen Ko-Kultivierungsprozesses durch die vollstandige Aufnahme durch
C. carboxidivorans war die Biomassebildungsrate mit 0,09 h™" nur leicht reduziert gegen-
Uber der ermittelten maximalen Wachstumsrate von 0,11 h™' bei einer Kultivierung von
C. kluyveri bei pH 6,0 ohne CO-Begasung (Kapitel 5.2).

Die maximalen volumetrischen Produktbildungsraten von 0,72 g L' d' Butyrat und 1,2
g L' d' Hexanoat, die eine C. kluyveri Reinkultur bei Vorlage von Ethanol und Acetat
bei 100 mbar CO erzielte, konnten mit 0,31 g L™ d" und 0,05 g L' d*' nicht erreicht
werden. Dies lasst sich auf die mangelnde Substratverfligbarkeit im Ko-Kultivierungs-
prozess zurlckflhren verglichen mit den im Satzprozess vorgelegten Substratkonzent-
rationen und -verhdltnissen. Selbst das hohe Biomasse-Verhaltnis von C. car-
boxidivorans zu C. kluyverivon 17:1 im FlieRgleichgewicht im ersten Bioreaktor der Kas-
kade reichte nicht aus, um gentigend des limitierenden Substrats Ethanol bereitzustel-

len.

Das bereitgestellte Sulfid wurde im ersten Reaktor von C. carboxidivorans aufgenom-
men, um die Biomasse- und Produktbildung zu steigern. Der Grolteil des verbleibenden
H.S wurde daraufhin im ersten Reaktor gestrippt, da im zweiten Reaktor kein Strippen
von Schwefelwasserstoff mehr beobachtet werden konnte, obwohl die Senkung auf pH
5,0 eine Verlagerung des Dissoziationsgleichgewichts zu Seiten des Gases bewirkt (Bin-

newies et al. 2016).

Im Vergleich zu einem Satzprozess mit der identischen Ko-Kultur bei einem hohen an-
fanglichen CO-Partialdruck von 800 mbar waren die endgtiltigen Konzentrationen von
Ethanol und Butanol im Flie3gleichgewicht um die Faktoren 1,8 und 1,2 erhéht (Tab. 7-
1). Dies ist ein Uberraschendes Ergebnis, da Ublicherweise Produktkonzentrationen in
Satzprozessen im Vergleich zu kontinuierlichen Bioprozessen héher sind. Im Gegensatz
dazu waren die FlieRgleichgewichts-Konzentrationen der organischen Sauren in der Ge-
samtkaskade im Vergleich zum Satzprozess aufgrund der optimalen Bedingungen fr
die reduktive Bildung von Alkoholen durch C. carboxidivorans (pH 5,0, 800 mbar CO)

deutlich reduziert.

Infolgedessen waren die Raum-Zeit-Ausbeuten der Alkohole mit der kontinuierlich be-
triebenen Rihrkessel-Bioreaktorkaskade im Vergleich zum Satzverfahren sehr viel bes-
ser. Die volumetrischen Produktbildungsraten wurden fir Ethanol (Faktor 5,3), Butanol
(Faktor 2,7) und Hexanol (Faktor 1,9) deutlich gesteigert (Tab. 7-1).
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Tabelle 7-1 Vergleich der Gleichgewichts-Konzentrationen (css) und Raum-Zeit-Ausbeuten (RZA) der kontinuierlich betriebenen autotrophen Rihrkesselreaktor-
Kaskade mit C. carboxidivorans und C. kluyveri nach 167 h (Abb. 7-4) und der Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C. kluyveri im Satzverfahren (Abb. 6-2).
Kaskade: Verdliinnungsrate von 0,09 h-' im ersten Reaktor und 0,06 h-' im zweiten Reaktor (P = 1 bar, T = 37 °C, pcoz,n = 200 mbar COz). Erster Reaktor: pH 6,0,
pco,in= 100 mbar, Fgas = 0,042 vvm, 0,05 mM S L h''; zweiter Reaktor: pH 5,0, pco,in= 800 mbar, Fgas = 0,083 vvm, pH 6,0, T = 37 °C. Die Kohlenstoffbilanzen
wurden mit 99 % Kohlenstoffriickgewinnung geschlossen.

Css, g L Cfinat, g L™ RZA, g L d"
1. Reaktor 2. Reaktor Referenzprozess | 1. Reaktor 2. Reaktor Kaskade Referenprozess

C. kluyveri 0,04 + 0,02 0,04 + 0,01 0,06 + 0,01 0,15+ 0,05 0,03 + 0,01 0,04 + 0,02 0,03 + 0,01

C. carboxidivorans 0,68 £ 0,01 1,42 £ 0,04 0,47 £ 0,03 1,78 £ 0,02 1,62 £ 0,16 1,24 + 0,05 0,73 +£0,02
Acetat 2,89 + 0,09 0,84 + 0,36 1,20 £ 0,02 6,62+0,15  -4,56 + 0,55 0,75+ 0,31 4,15+ 0,03
Ethanol 0,11 + 0,01 3,78 £ 0,00 2,09 + 0,20 0,28 + 0,02 8,18+ 0,14 3,12+ 0,05 0,59 + 0,00
Butyrat 0,31+ 0,07 0,11+ 0,05 0,31+ 0,05 1,08+0,14 -0,72+0,25 0,11+ 0,04 0,51+ 0,03
1-Butanol 0,03 + 0,01 0,97 + 0,07 0,84 + 0,06 0,04 + 0,01 2,38+ 0,12 0,89 + 0,06 0,33+ 0,03
Hexanoat 0,05 + 0,01 0,03 + 0,01 0,36 + 0,03 0,33+0,05 -0,24 + 0,04 0,02 + 0,01 0,12+ 0,02
1-Hexanol - 0,16 £ 0,01 0,24 + 0,01 - 0,44 + 0,01 0,15 + 0,01 0,08 + 0,01
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Da ein langsames Wachstum von C. kluyveri nur im ersten kontinuierlich betriebenen
Ruhrkessel-Bioreaktor der Kaskade beobachtet wurde und im zweiten Bioreaktor kein
Wachstum von C. kluyveri stattfand, was zu einem hohen stationdren Biomasseverhalt-
nis von C. carboxidivorans zu C. kluyveri von 17:1 im ersten und 35,5:1 im zweiten Re-
aktor flhrte, wurde auch die Prozessleistung einer C. carboxidivorans-Monokultur in der
Kaskade untersucht, um die Ergebnisse mit der kontinuierlichen Ko-Kultur zu verglei-
chen. Die in beiden Prozessen im stationaren Zustand bei einer Prozessdauer von 167
Stunden gemessenen Endproduktkonzentrationen sind in Abbildung 7-7 gegenliberge-

stellt.

C. carboxidivorans Ko-Kultur

C. carboxidivorans C. carboxidivorans

~

C. kluyveri C. kluyveri

C. carboxidivorans C. carboxidivorans

1-Butanol

1-Hexanol

~

C. kluyveri C. kluyveri

Abbildung 7-7 Vergleich der stationdren Konzentrationen kontinuierlicher autotropher CO-Um-
wandlungsprozesse unter Verwendung einer Bioreaktorkaskade mit einer Verdlinnungsrate von
0,09 h' im ersten Reaktor und 0,06 h-' im zweiten Reaktor (P = 1 bar, T = 37 °C, pcoz2,n = 200
mbar COz2). Erster Reaktor (weile Symbole): pH 6,0, pco,n= 100 mbar, Fgas = 0,042 vvm, 0,05
mM S L' h-'; zweiter Reaktor (schwarze Symbole): pH 5,0, pco,n= 800 mbar, Fgas = 0,083 vvm.
Die héchste erreichte Konzentration, unabhangig vom ersten oder zweiten Reaktor, wurde auf 1
normiert.
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Die Reinkultur von C. carboxidivorans produzierte im ersten Ruhrkesselreaktor aufgrund
des niedrigen CO-Partialdrucks fast ausschlieflich Acetat, wahrend in der Ko-Kultur von
C. kluyveri durch Kettenverlangerung Butyrat und Hexanoat produziert wurden, was zu
einer dreifach hoheren Konzentration von Butyrat im ersten Reaktor flihrte und auch die
Produktion von Hexanoat ermdéglichte. Aufgrund der erhdhten Fettsdurekonzentrationen
im ersten Bioreaktor wurden im zweiten Reaktor mit der kontinuierlichen Ko-Kultur im
Vergleich zur Monokultur von C. carboxidivorans etwa 10 % hohere Alkoholkonzentrati-
onen erreicht. Daruber hinaus waren die Butyrat- und Hexanoatkonzentrationen im zwei-
ten Reaktor des Ko-Kultivierungsprozesses hoher, was darauf hindeutet, dass die mitt-
lere hydraulische Verweilzeit moglicherweise nicht hoch genug war, um die vollstandige
Umsetzung der organischen Sauren aus dem ersten Rihrkessel-Bioreaktor zu ermdgli-
chen. Umgekehrt ist die Fahigkeit von C. carboxidivorans zur de-novo-Synthese von Al-
koholen aus CO unter den im zweiten Bioreaktor der Kaskade gewahlten Reaktionsbe-

dingungen sehr hoch.
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8. Zusammenfassung und Ausblick

Die Verringerung der CO».-Emissionen ist eine der wichtigsten Herausforderungen unse-
rer Zeit, um die Auswirkungen des Klimawandels abzuschwachen. In diesem Zusam-
menhang besteht auch ein groRes Interesse an biologischen COz-Fixierungsprozessen,
die in der Lage sind, CO2-Emissionen effektiv in organische Chemikalien umzuwandeln
und somit eine Kohlenstoff-Kreislaufwirtschaft zu etablieren (Venkata Mohan et al.
2016). Strikt anaerobe Mikroorganismen sind in der Lage Synthesegas, welches bei in-
dustriellen Prozessen als Neben- und Abfallprodukt anfallt, zu langkettigen Alkoholen
umsetzen, die sich wiederum fur die industrielle Produktion von Biokraftstoffen, Losungs-
mittel und Plattformchemikalien eignen (Daniell et al. 2012; Abubackar et al. 2011). Clos-
tridium carboxidivorans ist im Vergleich zu vielen anderen acetogenen Organismen in
der Lage, Synthesegase nicht nur zu kurzkettigen Produkten wie Acetat und Ethanol
umzusetzen, sondern ebenfalls zu l&dngerkettigen Fettsduren und Alkoholen (Phillips et
al. 2015). Die Produktausbeuten bei C4- oder C6-Verbindungen sind jedoch gering (Li
et al. 2008). Der Wert des Fermentationsprodukts steigt aber mit der Anzahl der Kohlen-
stoffatome. Hexanoat/Hexanol besitzen beispielsweise einen doppelt so hohen Markt-
wert wie Ethanol (Reddy et al. 2018). Neben dem héheren Produktwert ist die Extraktion
von mittelkettigen Fettsauren aufgrund ihrer geringeren Wasserldslichkeit im Gegensatz
zu kurzkettigen Fettsauren oder Ethanol kostengunstiger (Steinbusch et al. 2011; Spirito
et al. 2014). Die mikrobielle Bildung von mittelkettigen Carbonsauren aus Acetat und
Ethanol, den Hauptprodukten von acetogenen Mikroorganismen, kann durch Kettenver-
langerung mit anderen anaeroben Bakterien erreicht werden und hat in den letzten Jah-
ren zunehmendes Interesse gefunden (Cavalcante et al. 2017). Clostridium kluyveri ist
das am besten untersuchte kettenverlangernde Bakterium, das eine 2,5:1-Mischung aus
Ethanol und Acetat in Butyrat, Hexanoat, Wasserstoffgas (H2) und sogar kleine Mengen

von Octanoat umwandeln kann (Seedorf et al. 2008).

Das Ziel dieser Arbeit war die Etablierung einer synthetischen Ko-Kultur von C. car-
boxidivorans und C. kluyveri, um mit C. carboxidivorans Ethanol und Acetat aus Kohlen-
monoxid zu produzieren, diese direkt von C. kluyveri zu Butyrat und Hexanoat zu ver-
langern damit C. carboxidivorans mit CO die Fettsauren Butyrat und Hexanoat zu den
entsprechenden Alkoholen reduzieren kann. Hierzu missen geeignete Reaktionsbedin-
gungen flr eine stabile Ko-Kultivierung beider Mikroorganismen gefunden werden, wo-
bei insbesondere der Einfluss des CO-Partialdrucks auf Wachstum und Produktbildung

von C. kluyveri unbekannt sind. Zeitlich veranderbare, unterschiedliche Reaktionsbedin-
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gungen konnen falls erforderlich sowohl in Satzverfahren oder auch kontinuierlich in ei-
ner Rihrkesselkaskade eingestellt werden. Letztere kann insbesondere auch héhere

volumetrische Produktivitaten erreichen.

Zunachst wurde ein geeignetes C. kluyveri Isolat gewahlt. Wachstum und Produktbil-
dung verschiedener C. kluyveri lsolate (DSM 555, DSM 556, DSM 557, DSM 562, DSM
563 und DSM 564) wurden in parallelen Anaerobflaschen, mit 6 g L' Acetat und 15 g L™
Ethanol als Substrate untersucht. Wahrend alle Isolate ein vergleichbares Wachstum
aufwiesen, zeigte sich die héchste Hexanoatkonzentration bei dem Stamm C. kluyveri
DSM 555.

Da Wachstum und Produktbildung von C. kluyveri pH-abhangig sind, wurde der Einfluss
des pH in vollstandig kontrollierten Rihrkesselreaktoren im Satzbetrieb untersucht. Das
optimale Wachstum wird von C. kluyveri bei pH 6,8 erreicht (Barker und Taha 1941),
wahrend das pH-Optimum fir Wachstum von C. carboxidivorans bei pH 6,0 liegt (Doll et
al. 2018). Eine Verringerung von pH 6,8 auf pH 6,0 fuhrte zu einer um 24 % reduzierten
maximalen Biotrockenmassekonzentration von C. kluyveri. Dabei wurden die maximalen
volumetrischen Substratverbrauchsraten von Acetat und Ethanol um 22 % und 45 %
reduziert. Die volumetrischen Produktbildungsraten zeigten bei pH 6,0 eine Reduktion
der Butyrat- und Hexanoatbildung um 51 % und 40 % gegentuber pH 6,8. Diese Fettsau-
ren kdnnen von C. carboxidivorans bei einem niedrigen pH 5,0 in der sogenannten sol-
ventogenen Phase zu den korrespondierenden Alkoholen reduziert werden (Doll et al.
2018). Jedoch war bei pH 5,0 eine vollstandige Inhibierung von Wachstum und Produkt-
bildung von C. kluyveri zu sehen. Auf der anderen Seite kann eine Erhéhung des pH >
pH 6,0 eine eingeschrankte Reduktionsfahigkeit von C. carboxidivorans zur Folge ha-
ben. Dies wirde eine mangelnde Umsetzung der von C. kluyveri produzierten Fettsau-
ren zu den korrespondierenden Alkoholen bedeuten (Fernandez-Naveira et al. 2017).
Daher wurde im Hinblick auf eine Ko-Kultivierung von C. carboxidivorans mit C. kluyveri
pH 6,0 gewahlt.

Da Kohlenmonoxid das Hauptsubtrat von autotroph wachsenden C. carboxidivorans ist
und C. kluyveri unter heterotrophen Bedingungen Ublicherweise nicht mit CO in Kontakt
kommt, wurden Wachstum und Produktbildung von C. kluyveri in kontinuierlich begasten
Ruhrkesselreaktoren mit variierenden Kohlenmonoxidpartialdriicken im Satzverfahren
untersucht. Bei einem niedrigen CO-Partialdruck von 100 mbar CO war die maximale
Biomassekonzentration bereits um 86 % reduziert. Eine Erhdhung auf 800 mbar CO

fUhrte zu einer totalen Wachstumsinhibierung von C. kluyveri, wobei die Zellkonzentra-
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tion innerhalb einer Prozesszeit von 144 h konstant blieb. Die Ergebnisse der Inhibie-
rungsstudie mit kontinuierlicher Begasung zeigten aber, dass ein Wachstum von C.
kluyveri fur eine erfolgreiche Kettenverlangerung nicht essenziell ist. Die maximalen
Butyratkonzentrationen wurden, verglichen mit einem Satzprozess ohne CO in der Gas-
phase, bei 100 mbar CO um 24 % und bei 800 mbar CO um 48 % reduziert. Die maxi-
malen Hexanoatkonzentrationen wurden mit zunehmendem CO-Partialdruck im Ver-
gleich zu den maximalen Butyratkonzentrationen starker verringert (60 % bei 100 mbar
CO und 87 % bei 800 mbar CO). Die Auswirkung von CO auf C. kluyveri wurde daraufhin
durch eine zeitlich begrenzte Begasung mit CO im kontinuierlich begasten Ruhrkessel-
reaktor im Satzverfahren analysiert. Wahrend einer Begasung mit 100 mbar Gber 9 h in
der exponentiellen Wachstumsphase von C. kluyveri, konnte im Gegensatz zu einem
Prozess ohne CO-Zufuhr ein Einbruch der Wasserstoffproduktion verzeichnet werden.
Da die Wasserstoffproduktion unmittelbar nach Beendigung der Begasung mit CO wie-
der auf ihren Ursprungswert anstieg, erdffnete sich die Hypothese einer reversiblen
Hemmung der Ferredoxin-abhangigen Hydrogenase in C. kluyveri durch CO. Die Ferre-
doxin-abhangige Hydrogenase in C. kluyveri ist fur die Produktion von Wasserstoff ver-
antwortlich, wobei reduziertes Ferredoxin oxidiert und damit wiederverwendbar gemacht
wird (Seedorf et al. 2008). Die Hemmung durch exogen zugesetztes CO konnte bei der
Ferredoxin-abhangigen Hydrogenase in C. pasteurianum, welche eine hohe Sequen-
zahnlichkeit mit der von C. kluyveri besitzt, nachgewiesen werden (Lemon und Peters
1999, Seedorf et al. 2008).

C. kluyveri bevorzugt unter idealen Prozessbedingungen ein Ethanol:Acetat-Verhaltnis
von 2,5:1 (Seedorf et al. 2008). Um zu untersuchen, welche geeignete Ethanol:Acetat-
Verhaltnisse in Gegenwart von CO sind, wurde der Einfluss der Substratzusammenset-
zung in vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktoren im Satz-
verfahren bei einem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar untersucht. Dabei wurden
Ethanol:Acetat-Verhaltnisse gewahlt, die auch von C. carboxidivorans produziert werden
kénnen (Doll 2018). Die Reduktion des Ethanol:Acetat-Verhaltnisses von 2,5:1 auf 1:1
zeigte keinen Einfluss auf Wachstum und Produktbildung von C. kluyveri. Eine weitere
Reduktion des Ethanolgehalts auf die Verhaltnisse 0,33:1 sowie 0,2:1 resultierte jedoch
in reduzierten Biomassekonzentrationen um 22 % und 55 %. Dadurch war die Butyrat-
bildung bevorzugt und die Bildung von Hexanoat um 79 % sowie 85 % reduziert. C. car-
boxidivorans kann ebenfalls Butyrat produzieren (Phillips et al. 2015), welches als zu-
satzliches Substrat fur C. kluyveri dienen kann (San-Valero et al. 2019). Das manuelle
Bereitstellen von Butyrat als weiteren Elektronenakzeptor bei einem Ethanol:Acetat-Ver-

haltnis von 1:1 hatte héhere BTM- und Hexanoatkonzentration zur Folge.
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Fir den Nachweis und die Quantifizierung von C. kluyveri und C. carboxidivorans in Ko-
Kulturen, wurden durch den Projektpartner (Lehrstuhl flr Mikrobiologie, Prof. Dr. Liebl)
zwei spezifische Oligonukleotid-Sonden fir 23S rRNA fir beide Stamme entwickelt und
bereitgestellt, um eine spezifische Markierung von Fermenterproben durch Fluoreszenz
in situ Hybdridisierung (FISH) zu erméglichen (Schneider et al. 2021). Um die Zellzahlen
von C. carboxidivorans und C. kluyveri in flissigen Proben wahrend einer Ko-Kultivie-
rung Uber die gesamte Prozesszeit bestimmen zu kénnen, wurde das Verfahren der in
solution FISH in Kombination mit der Durchflusszytometrie (FC) etabliert. Dies ermdg-
lichte die erfolgreiche Quantifizierung der Verhaltnisse der beiden Mikroorganismen

wahrend einer Ko-Kultivierung im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor.

Aufgrund der CO-Sensitivitdt von C. kluyveri wurden Ko-Kultivierungen von C. car-
boxidivorans zusammen mit C. kluyveri bei verschiedenen initialen CO-Partialdriicken in
kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktoren im Satzverfahren untersucht. Beide Mikro-
organismen wurden dabei im Verhaltnis 1:1 mit der gleichen Biomassekonzentration in-
okuliert. Bei einem niedrigen Eingangs-CO-Partialdrucks von 100 mbar war eine, im Ver-
gleich zu C. kluyveri bei 100 mbar CO erzielten, erhéhte maximale Biomassekonzentra-
tion von C. kluyveri in der Ko-Kultur messbar. Dies korrelierte mit der kontinuierlichen
Aufnahme von CO durch C. carboxidivorans, wodurch ein geringerer CO-Gehalt in der
Flissigphase vorlag und somit verbessertes Wachstum von C. kluyveri ermdglicht war.
C. carboxidivorans setzte das CO zu Biomasse sowie Acetat und Ethanol um, wobei
letztere durch C. kluyveri zu Butyrat und Hexanoat verlangert wurden. Die Fahigkeit von
C. carboxidivorans, diese Produkte zu den korrespondierenden Alkoholen umzusetzen,
war jedoch aufgrund der geringen CO-Konzentration und der damit verbundenen einge-
schrankten Verflgbarkeit von Reduktionsaquivalenten limitiert. Flr die Bereitstellung
von Reduktionsaquivalenten muss CO zu CO: und H, umgesetzt werden, weswegen
eine ausreichende Verfiigbarkeit von CO malgeblich fiir die Alkoholbildung durch C.

carboxidivorans ist (Lee et al. 2008).

Um die Bildung von Alkoholen durch C. carboxidivorans zu steigern und gleichzeitig
Wachstum und Produktbildung von C. kluyveri zu erhalten, wurde der Eingangs-CO-
Partialdruck daher zunachst auf 300 mbar erhéht. Dabei konnte vermehrt Ethanol durch
C. carboxidivorans gebildet werden, sodass sich ein hoheres Ethanol:Acetat-Verhaltnis
in der Fermentationsbriihe einstellte. Dies ermdglichte es, die Hexanoatkonzentrationen
durch Kettenverlangerung von C. kluyveriim Vergleich zu einem Prozess mit einem Ein-
gangspartialdruck von 100 mbar CO zu erhéhen. Da die Alkoholbildung durch C. car-
boxidivorans bei 300 mbar CO dennoch weiterhin eingeschrankt blieb, wurde der Ein-
gangspartialdruck auf 600 mbar CO und 800 mbar CO gesteigert. Bei 800 mbar CO



138 | Zusammenfassung und Ausblick

konnte die hdchste maximale Biotrockenmassekonzentration von C. carboxidivorans er-
reicht werden, wahrend die Biomassekonzentration von C. kluyveri Gber den gesamten
Prozesszeitraum hinweg stagnierte. Trotz der niedrigen Biomassekonzentrationen von
C. kluyveri in der Ko-Kultur mit einem Verhaltnis von 13 % C. kluyveri zu 87 % C. car-
boxidivorans nach 48 Stunden Prozesszeit, wurden die hochsten finalen Konzentratio-
nen von Hexanoat sowie der angestrebten Alkohole Butanol und Hexanol bei dem
héchsten untersuchten CO-Partialdruck von 800 mbar CO erreicht. Die Anwesenheit von
C. Kkluyveri hatte in jedem Fall zu einer deutlichen Erh6hung der gewlnschten Produkt-
konzentrationen gegenuber einer Reinkultur von C. carboxidivorans gefihrt. Insbeson-
dere bei einem hohen initialen CO-Partialdruck von 800 mbar konnten Endkonzentratio-
nenvon 1,15+ 0,11 g L™ Butyrat/Butanol sowie 0,60 + 0,04 g L "' Hexanoat/Hexanol nach
144 Stunden im Satzverfahren erreicht werden. Dies ist ein Anstieg um fast das Dreifa-
che in Bezug auf die C4-Verbindungen im Vergleich zu einer Monokultur von C. car-
boxidivorans. Zusatzlich war durch Ko-Kultivierung die Bildung von Hexanol im Gegen-

satz zu einer Reinkultur von C. carboxidivorans ermdglicht (s. Abb. 8-1).
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Abbildung 8-1 Autotrophe Satzprozesse mit einer Ko-Kultur von C. carboxidivorans und C.
kluyveri (schwarz) und einer Monokultur von C. carboxidivorans (weil}) in diskontinuierlich betrie-
benen Rihrkessel-Bioreaktoren mit kontinuierlicher Begasung bei einem anfanglichen CO-Parti-
aldruck pco,n = 800 mbar (T = 37°C; pH = 6,0; P V-' = 11,7 W L; Fgas = 0,083 vvm (80:20
CO:COy)).
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Diese Ergebnisse belegten, dass eine stabile Ko-Kultivierung von C. carboxidivorans mit
C. kluyveri in kontrollierten, kontinuierlich begasten Riihrkesselreaktoren im Satzverfah-
ren moglich ist. Dabei hat sich die Relevanz des CO-Gehalts bei der Prozessgestaltung
der Ko-Kultivierung gezeigt, da dieser einen deutlichen Einfluss auf Wachstum und Pro-
duktbildung beider Mikroorganismen hat. Insbesondere flir C. kluyveri konnte ein aus-
bleibendes Wachstum bereits ab 300 mbar CO beobachtet werden. In diesem Zusam-
menhang wurde zusatzlich die Auswirkung einer Reduktion des Gasvolumenstroms von
0,083 vvm auf 0,042 vvm untersucht, da hierbei die eingetragene CO-Konzentration re-
duziert wird. Dafur wurden Satzversuche mit variierenden Eingangs-CO-Partialdriicken

in RUhrkesselreaktoren durchgefihrt.

Die Halbierung des Gasvolumenstroms fiihrte bei einem geringen initialen CO-Partial-
druck von 100 mbar mit einer maximalen Wachstumsrate von C. kluyveri von 0,10 h™' zu
einer Verdopplung der maximalen Biotrockenmassekonzentration. Damit verbunden
konnte eine deutlich erhdhte Kettenverlangerung mit 0,76 g L' d' Butyrat und
0,57 g L' d' Hexanoat in der Ko-Kultur erreicht werden. Dies begriindet sich durch eine
sehr niedrige CO-Konzentration im Bioreaktor aufgrund der kontinuierlichen Aufnahme
durch C. carboxidivorans. Eine Reduktion des Gasvolumenstroms fuhrte jedoch eben-
falls zu einer Verringerung der Reduktionsaquivalente, welche fur eine erfolgreiche Re-
duktion der Fettsduren zu den korrespondierenden Alkoholen durch C. carboxidivorans
notwendig sind. Dadurch konnte keine gesteigerte Bildung von Butanol und Hexanol be-
obachtet werden. Obwohl bei einer Erhéhung auf 300 mbar CO, 600 mbar CO sowie
800 mbar CO mit einem reduzierten Gasvolumenstroms erhdhte Umsatze von CO und
CO2 messbar waren, wurde das ausgebildete Produktspektrum der Ko-Kultur im Satz-
prozess in Richtung der C2-Produkte Acetat und Ethanol verschoben. Bei einem hohen
initialen CO-Partialdruck von 800 mbar war die volumetrische Produktbildungsrate von
Ethanol mit 1,09 g L' d"' um den Faktor 1,8 erhoht, wahrend die Produktbildungsraten
von Butanol und Hexanol nur noch 58 % und 12,5 % der mit einem héheren Gasvolu-

menstrom erreichten Produktbildungsraten entsprachen.

Die Aufrechterhaltung niedriger CO-Partialdriicke, die flir Wachstum von C. kluyveri er-
forderlich sind, fiihren zu einer verringerten Fahigkeit von C. carboxidivorans, Alkohole
zu bilden. Da aber ein hohes Alkohol:Saure-Verhéltnis erstrebenswert ist, wurde eine
Madglichkeit zur Verbesserung der Alkoholproduktion untersucht. Eine Bereitstellung in
Form von Thioacetamid hatte bei C. carboxidivorans in Satzprozessen ohne pH-Kon-
trolle bereits zu einer Verdopplung der maximalen Biomasse- und Ethanolkonzentratio-

nen gefiihrt (Rickel et al. 2021). Eine kontinuierliche Zugabe von Sulfid hatte bei C.
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ragsdalei bei einem kontrollierten pH 5,5 sogar eine dreifach erhéhte Ethanolkonzentra-
tion mit insgesamt verbesserten Alkohol:Saure-Verhaltnissen zur Folge (Oliveira et al.
2022). Daher wurden die Auswirkungen einer kontinuierlichen Sulfidzufuhr in Form einer
kontinuierlichen Zugabe einer Natriumsulfid-Nonahydrat-Lésung auf Wachstum und Pro-
duktbildung der Ko-Kultur in kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktoren im Satzverfah-
ren untersucht. Eine kontinuierliche Sulfid-Bereitstellung flhrte bei einem geringen CO-
Partialdruck von 100 mbar CO bei einem reduzierten Gasvolumenstrom von 0,042 vvm
zu erhdhten Alkohol:Saure-Verhaltnissen der Ko-Kultur ohne dabei einen negativen Ein-
fluss auf beide Mikroorganismen zu bewirken. Die Sulfid-Bereitstellung fuhrte zu einer
deutlich verbesserten Alkoholbildung auf Kosten der Fettsauren. Die Butanolkonzentra-
tion konnte durch Ko-Kultivierung auf die in dieser Arbeit bisher hdchsten Butanolkon-
zentration im Satzprozess von 1,60 g L' gesteigert werden. Die finale und somit maximal
in dieser Arbeit in Satzprozessen erreichte Hexanolkonzentration konnte auf 0,39 g L™
gesteigert werden. Eine Erh6hung des CO-Partialdrucks von 100 mbar CO auf 800 mbar
CO bei einem Gasvolumenstrom von 0,083 vvm fiihrte bei zusatzlicher Sulfidzufuhr zu
einer Reduktion der Butanol- und Hexanolkonzentrationen um 47 % und 87 % in der Ko-
Kultur. Aufgrund der nahezu nicht messbaren Biomassekonzentration von C. kluyveri
konnte hier von einer ausbleibenden Kettenverlangerung ausgegangen werden,
wodurch sich das Produktspektrum auf C2-Verbindungen beschrankte. Das Wachstum

von C. carboxidivorans sowie die Bildung von Ethanol war in diesem Fall stark erhoht.

Fur eine Erhéhung der Raum-Zeit-Ausbeuten wurde eine raumlich entkoppelte und zwei-
stufige Prozessfiihrung in einer Kaskade aus zwei hintereinander geschalteten Riihrkes-
selreaktoren durchgefihrt. Der erste Rihrkesselreaktor wurde dabei bei pH 6,0 und ei-
nem initialen CO-Partialdruck von 100 mbar bei einem reduzierten Gasvolumenstrom
von 0,042 vvm betrieben, um Biomasse- und Saurebildung bei beiden Mikroorganismen
zu ermdglichen. Im zweiten Rihrkesselreaktor wurde pH 5,0 eingestellt bei einem hohen
CO-Gehalt von 800 mbar CO und einem Gasvolumenstrom von 0,083 vvm, um die Re-
duktion der organischen Sauren mit C. carboxidivorans zu den korrespondierenden Al-
koholen zu beglnstigen. Der zweite Rihrkesselreaktor erhielt dabei kontinuierlich Fer-

mentationsbriihe mit Biomasse und Sauren aus dem ersten Reaktor.

Aufgrund des geringen CO-Gehalts im ersten Reaktor war kaum Ethanolbildung durch
C. carboxidivorans zu verzeichnen, wodurch C. kluyveri aufgrund von Substratlimitierung
wenig verlangerte Fettsduren produzieren konnte. Auch wenn eine raumlich getrennte
Acidogenese und Solventogenese festgestellt werden konnte, konnte nach 5 mittleren
hydraulischen Verweilzeiten kein FlieRgleichgewicht erreicht werden. Durch eine zusatz-

liche kontinuierliche Sulfid-Bereitstellung im ersten Bioreaktor konnte die Ethanolbildung
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durch C. carboxidivorans angeregt werden, sodass eine verbesserte Kettenverlange-
rung durch C. kluyveri festgestellt werden konnte. Dies konnte mit einer Erhéhung der
Hexanoatkonzentration im ersten Reaktor nach 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten
um das 1,8-fache beobachtet werden. Durch diese Erhéhung konnte eine 1,5-fache und
1,7-fache Steigerung der Butanol- und Hexanolkonzentrationen im zweiten Bioreaktor
erzielt werden. Aufgrund der gewahlten geringen Verdlnnungsraten von Drs = 0,06
und Dgr2 = 0,04 h”' war ein Durchlaufen von Maxima und Minima sowohl! in den Bio-
masse- als auch den Produktkonzentrationen zu verzeichnen, sodass kein Flie3gleich-

gewicht erreicht werden konnte.

Eine Erhéhung der Verdiinnungsraten auf Drs = 0,09 und Dgr2 = 0,06 h™' erzielte nach
5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten (167 h) stabile Flie3gleichgewichte mit einer kla-
ren raumlichen Trennung von Acidogenese im ersten und Solventogenese im zweiten
Reaktor. Somit konnten stabile Konzentrationen von 2,89 + 0,09 g L' Acetat und
0,31 £ 0,07 g L' Butyrat sowie 0,05 + 0,01 g L' Hexanoat nach 12,5 mittleren hydrauli-
schen Verweilzeiten im ersten Bioreaktor erreicht werden. Die Alkoholbildung fand aus-
schlief8lich im zweiten Reaktor mit Gleichgewichtskonzentrationen von 3,78 g L™ Etha-
nol, 0,97 + 0,07 g L' 1-Butanol, 0,16 + 0,01 g L™ 1-Hexanol und 0,77 + 0,03 mg L™ 1-
Octanol statt. Im Vergleich zu einem Satzprozess mit der identischen Ko-Kultur bei ei-
nem hohen anfanglichen CO-Partialdruck von 800 mbar waren die Konzentrationen von
Ethanol und Butanol im FlieRgleichgewicht um das 1,8-fache und 1,2-fache erhéht. Wie
erwartet waren die Raum-Zeit-Ausbeuten der Alkohole mit der kontinuierlich betriebenen
Ruhrkessel-Bioreaktorkaskade im Vergleich zum Satzverfahren deutlich erhéht. Die vo-
lumetrischen Produktionsraten wurden fur Ethanol (Faktor 5,3), Butanol (Faktor 2,7) und
Hexanol (Faktor 1,9) deutlich gesteigert (Abb. 8-2).
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C. carboxidivorans

Butanol

Hexanol

C. kluyveri

Abbildung 8-2 Vergleich der Raum-Zeit-Ausbeuten der Biomasse sowie der Produkte bei der
Satz-Kultivierung von C. carboxidivorans zusammen mit C. kluyveri (hellgrau) (T = 37°C; pH =
6,0; P V' = 11,7 W L"; Fgas = 0,083 vvm (80:20 CO:CO)) und kontinuierlicher autotropher CO-
Umwandlungsprozesse unter Verwendung einer Bioreaktorkaskade mit einer Verdiinnungsrate
von 0,09 h" im ersten Reaktor und 0,06 h-' im zweiten Reaktor (dunkelgrau) (P = 1 bar, T =37 °C,
pcozin = 200 mbar COz). Erster Reaktor: pH 6,0, pco,n= 100 mbar, Fgas = 0,042 vvm, 0,05 mM S
L-* h-'; zweiter Reaktor: pH 5,0, pco,n= 800 mbar, Fgas = 0,083 vvm. Die hochste erreichte RZA
der Prozesse wurde auf 1 normiert.

Insgesamt konnten stabile synthetische Ko-Kulturen bestehend aus C. carboxidivorans
und C. kluyveri zur Bildung von Alkoholen aus CO sowohl in Satzprozessen als auch in
einer kontinuierlich betriebenen Rihrkesselkaskade etabliert werden. Ebenfalls konnten
in jedem Fall verbesserte Produktivitaten durch die Verwendung einer Ko-Kultur gegen-

Uber einer Reinkultur von C. carboxidivorans belegt werden.
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Ausblick

Die Biomassekonzentration von C. carboxidivorans war bereits im ersten Bioreaktor der
kontinuierlichen Kaskade im Vergleich zu C. kluyveri im stationaren Zustand 17-Mal ho-
her. Folglich sind in Zukunft weniger CO-empfindliche kettenverlangernde Mikroorganis-
men erforderlich, um kontinuierliche Ko-Kultivierungsprozesse mit acetogenen Bakterien
wie C. carboxidivorans, die CO als Substrat verwenden, zu verbessern. Denn hohe CO-
Partialdriicke sind sowohl fir die Bildung gunstiger Verhaltnisse von Ethanol zu Acetat,
die fur eine gute Kettenverlangerung durch C. kluyveri notwendig sind, sowie fur die Re-
duktion von Carbonsauren zu den entsprechenden Alkoholen mit C. carboxidivorans er-
forderlich. Das Wachstum von C. kluyveri wird durch CO stark reduziert, aber die Zellen
bleiben lebensfahig und metabolisch aktiv. Zu diesem Zweck ware die automatisierte
adaptive Laborevolution (ALE) in vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten Rihr-
kessel-Bioreaktoren ein interessanter Ansatz, um C. kluyveri-Stamme durch einen er-
héhten CO-Partialdruck zu selektieren. Eine Genomsequenzierung der weiterentwickel-
ten C. kluyveri-Stdamme wirde anschliel3end die Identifizierung von Mutationen im Ge-
nom ermdglichen, sodass ausgewahlte Mutationen durch ,Reverse Engineering” im de-
finierten Ausgangsstamm eingefihrt und getestet werden kénnten (Lee und Kim 2020;
Godara und Kao 2020).

Da insbesondere die langerkettigen Produkte nicht nur von gréfierem industriellem Inte-
resse sind (Kopke et al. 2011), sondern auch leichter aus der Fermentationsbriihe ex-
trahiert werden kénnen (Grootscholten et al. 2013), sollte eine vollstandige Umsetzung
der zuvor gebildeten Fettsauren zu den korrespondierenden Alkoholen angestrebt wer-
den. Durch eine Erhéhung der mittleren hydraulischen Verweilzeit im zweiten Rihrkes-
selreaktor der Ruhrkesselkaskade entsteht mehr Zeit fur die Reduktion der Fettsduren
sowie einer Alkoholneubildung. Zusatzlich sollte die Verwendung eines Membranreak-
tors als zweiten Rihrkesselreaktor in der Riihrkesselkaskade in Betracht gezogen wer-
den, da sich durch einen Zellriickhalt die Biomassekonzentration und die damit verbun-
dene Alkoholbildung erhéhen lie3e (Shen et al. 2014). Dabei sollte eine Produktabtren-
nung integriert werden, um eine Inhibierung der Mikroorganismen durch zu hohe Pro-

duktkonzentration zu vermeiden (Li et al. 2016).

Biogene Synthesegase kdnnen Verunreinigungen wie beispielsweise NHs, H>S und NOx
enthalten. Es konnte bereits gezeigt werden, dass insbesondere Stickoxide wie Nitrat
und Nitrit negative Auswirkungen auf Wachstum und Produktbildung von C. car-
boxidivorans haben (Ruckel et al. 2021). In diesem Zusammenhang sollten die Auswir-
kungen dieser Verunreinigungen auf C. kluyveri ebenfalls untersucht werden, sodass

eine stabile Ko-Kultivierung auch mit realen Synthesegasen erfolgen kann.
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10. Abkurzungs- und Symbolverzeichnis

Abkiirzung Bezeichnung

Acetyl-CoA Acetyl-Coenzym A

Acetyl-P Acetyl-Phosphat

ACK Acetatkinase

ADH Alkoholdehydrogenase

ADHE Alkohol/Aldehyd-Dehydrogenasen

ADHE2 Aldehyd-Alkohol-Dehydrogenase

ADP Adenosindiphosphat

AOR Aldehyd-Ferredoxin-Oxidoreduktase

ATP Adenosintriphosphat

AWB Anaerobwerkbank

BTM Biotrockenmasse

BUK Butyratkinase

ButOH Butanol

Cat3 Butyryl/Caproyl-CoA:Acetyl-CoA-Transferase

C. carboxidivorans Clostridium carboxidivorans

C. kluyveri Clostridium kluyveri

CcO Kohlenstoffmonoxid

CO:2 Kohlenstoffdioxid

C2-Produkt Produkt mit 2 Kohlenstoffatomen (Acetat, Ethanol)
C4-Produkt Produkt mit 4 Kohlenstoffatomen (Butyrat, Butanol)
C6-Produkt Produkt mit 6 Kohlenstoffatomen (Hexanoat, Hexanol)
CoFeS-P Corrinoid/Eisen-Schwefel-Protein

DSMZ Deutsche Sammlung fir Mikroorganismen und Zellkulturen
e Elektron

EtOH Ethanol

FC Flow Cytometry, Durchflusszytometer

Fdred reduziertes Ferredoxin

Fdox oxidiertes Ferredoxin

FISH Floureszenz in situ Hybridisierung

Formyl-THF Formyl-Tetrahydrofolat

FSC forward scatter, Vorwartsstreulicht

GC Gaschromatographie

[H] Reduktionsaquivalent
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Abkiirzung Bezeichnung

HCI Hydrogenchlorid

HEPA-Filter Hocheffiziente Partikelfilter (engl.: High Efficiency Particu-
late Air)

HexOH Hexanol

HPLC Hochleistungsflissigkeitschromatographie

Ha Wasserstoff

H20 Wasser

HPLC Hochleistungsflissigkeitschromatographie

MES-Puffer 2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure

MFC Massendurchflussregler

MFM Massendurchflussmesser

NAD Nicotinamidadenindinukleotid

NaOH Natriumhydroxid

N2 Stickstoff

oD Optische Dichte

Pi Monophosphat

PBS Phosphatgepufferte Salzlésung

pH Mal flr den sauren oder basischen Charakter einer wassri-
gen Losung (lat. pondus hydrogenii)

pKs Saurekonstante

PPG Polypropylenglykol

POR Pyruvat-Ferredoxin-Oxidoreduktase

PTA Phosphotransacetylase

PTF Phosphotransferase

RI Brechungsindex

Rnf Ferredoxin:NAD* Oxidoreduktase

rpm Rihrerdrehzahl (engl.: revolutions per minute)

S Schwefel

SSC side scatter, Seitwartsstreulicht

THF Tetrahydrofolat

THL Acetoacetyl-CoA Thiolase

VE-Wasser vollentsalztes Wasser

vvm Volume gas per volume liquid per minute, Gasvolumenstrom

u-GC

bezogen auf das Arbeitsvolumen pro Minute

Mikro-Gaschromatographie
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Symbol Beschreibung Einheit
A Phasengrenzflache gas-flissig m?

a volumenbezogene Phasengrenzflache m™’!

b Schichtdicke der fluiden Phase m

Ci Konzentration der Komponente i gL’

Cq Geldstkonzentration i. d. Kernstromung d. FlUssigkeit mol L’

c; Sattigungskonzentration in der Flissigphase mol L’

Ci Konzentration der Komponente i gL’

Ci max Maximale Konzentration der Komponente i gL’
COTR CO-Transferrate, (engl. carbon monoxide transfer rate) mol L' h’!
Cx,0 initiale Biotrockenmassekonzentration gL’

Cx Biotrockenmassekonzentration gL’

d Ruhrerdurchmesser m

D Verdiinnungsrate (Durchflussrate), ht

E\ Extinktion des Fluids bei der Wellenlange A -

E(t) Verweilzeitverteilung -

F(t) Verweilzeitsummenfunktion -

Fgas Gasvolumenstrom vvm

Fein, Faus  Zulaufvolumenstrom und Ablaufvolumenstrom L h

fx Stammspezifischer Korrelationsfaktor gL’

Gri Gaskonversionsfaktor des Gases i -

AGP° Freie Standardenthalpie kJ mol’!
He; Henry’scher Verteilungskoeffizient der Komponente i mol L bar’
HTR Ho-Transferrate, (engl. hydrogen transfer rate) mol L-"h"
lo Intensitat des eingestrahlten Lichts W m-2

I Intensitat des transmittierten Lichts W m?

K Anzahl gleichgrof3er Kessel -

Ki Inhibierungskonstante gL’

ke flissigseitiger Stoffuibergangskoeffizient m h!

Ks Sattigungskonstante gL’
MGK Mischgaskonversionsfaktor -

MTR Mengentransferrate, (engl. mass transfer rate) mol L' h’!
N Ruhrerdrehzahl s

Ne Newtonsche Leistungskennzahl -

n; Stoffmenge der Komponente i mol

P Eingetragene mechanische Leistung w

p Gesamtdruck bar
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Symbol Beschreibung Einheit
pi Partialdruck der Gaskomponente i bar

qi biomassespezifische Rate der Komponente i gg’'h’

fi volumetrische Rate der Komponente i gL'h
R universelle Gaskonstante: 8,314 J mol" K"
RZA Raum-Zeit-Ausbeute gL'h
T Temperatur °C

t Prozesszeit h

\% Volumen L

Vr Reaktionsvolumen L

V, Volumenstrom der Komponente i L h

X Molanteil des Gases i mol mol”’
Yij Ausbeutekoeffizient von i pro j, gg’

Yi Gasanteil der Komponente i am Gesamtvolumenstrom -

€x Dekadischer Extinktionskoeffizient L mol" m™!
K Nummer der insgesamt K Kessel -

A Wellenlange des eingestrahlten Lichts Nm

U Wachstumsrate h

Mmax Maximale Wachstumsrate h

p Dichte kg m™3

T Mittlere hydraulische Verweilzeit h
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11. Anhang

11.1. Vitamine, Spurenelemente und Medien

Tabelle A. 1 Zusammensetzung der Vitaminlésung (100x) fir das Hurst-Medium.

Komponente Konzentration Einheit
Pyridoxin-HCI 12,0 mg L™
Thiamin-HCI 6,00 mg L™’
Riboflavin 5,00 mg L’
D-Ca-Pantothenat 5,00 mg L’
Liponsaure 5,00 mg L’
p-Aminobenzoesaure 5,00 mg L™’
Nicotininsaure 5,00 mg L’
Vitamin B12 5,00 mg L’
D-Biotin 2,00 mg L™’
Fols&ure 2,00 mg L™’
MESNA 23.0 mg L
(2-Mercaptoethansulfonat-Nat-

rium)

Tabelle A. 2 Zusammensetzung der Spurenelementlésung (100x) fir das Hurst Medium

Komponente Konzentration Einheit
Nitrilotriessigsaure 2,00 gL’
MnSO4 - H,O 1,12 gL’
NH4Fe(SOs)2 - 6 H.0 1,10 gL’
CoClz- 6 H.0 0,37 gL’
ZnS04- 7 H20 0,36 gL’
CuClz- 2 H0 25,0 mg L
NiClz - 6 H20 37,0 mg L’
Na:MoO, - 2 H20 23,0 mg L
Na>SeOq4 20,0 mg L’

N82WO4' 2 Hzo 22,0 mg L'1
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Tabelle A. 3 Zusammensetzung der Mineralienlésung (33,3x).

Komponente Konzentration Einheit
NH4CI 100 gL’
NaCl 80 gL’
KCI 10 gL’
KH2PO4 10 gL’

Tabelle A. 4 Zusammensetzung der L-Cystein-HCI Stamml&ésung (100x).

Komponente Konzentration Einheit

L-Cystein-HCI 50 gL’

Tabelle A. 5 Zusammensetzung des PBS-Puffers.

Komponente Konzentration Einheit
Na;HPO4 1,44 gL’
KH2PO4 0,20 gL’
KCI 0,20 gL’
NaCl 8,00 gL’

Tabelle A. 6 Zusammensetzung der Glucose-Stammlésung (50x).

Komponente Konzentration Einheit

Glucose - H.0O 250 gL’

Tabelle A. 7 Zusammensetzung der Magnesiumldsung (16,65x) fur das Hurst-Medium.

Komponente Konzentration Einheit

MgSOs - 7 Hz0 20,47 gL

Tabelle A. 8 Zusammensetzung der Calciumlésung (16,65x) flr das Hurst-Medium.

Komponente Konzentration Einheit

CaC|2' 2 Hzo 2,65 g L1
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Tabelle A. 9 Zusammensetzung der Lysozymldsung zur Permeabilisierung der Zell-
membran im Rahmen der Fluoreszenz in situ Hybridisierung.

Komponente Konzentration Einheit
Lysozym 10 gL’
Tris-Hydrochlorid 50 mL L’
1 x PBS 950 mL L

Tabelle A. 10 Zusammensetzung des Hybridisierungspffers flir die in solution Flu-
orescence in situ Hybridisierung.

Komponente Konzentration Einheit
Natriumchlorid 180 mL L
Tris-Hydrochlorid 20 mL L
VE-Wasser 500 mL L’
Formamid 300 mL L
SDS 1 mL L
Sondenlésung 1 (50 ng/pL) 10 mL L
Sondenldsung 2 (50 ng/pL) 10 mL L

Tabelle A. 11 Aminosauresequenz, sowie Molekulares Gewicht (MW) und T, der ver-
wendeten Fluoreszenz-Sonden (Eurofins Genomics) fur die Fluoreszenz in situ Hybridi-
sierung gekoppelt mit Durchflusszytometrie (Schneider et al., 2021). Die Sonden wurden
am 5'-Ende mit einem Fluorophor (FITC oder Cy5) versehen.

Name Sequenz (5° > 3Y) MW, g mol" T, °C
ClosKluy_1516 GCGGACTCCCCTTCAAAG 6086 58,2
ClosCarb_1516 AGCCACTCCCCATCACAC 5901 58,2

Tabelle A. 12 Zusammensetzung des Waschpuffers flr die in solution Fluorescence in
situ Hybridisierung.

Komponente Konzentration Einheit
Natriumchlorid 20,4 mL L
Tris-Hydrochlorid 20 mL L’
VE-Wasser 948,6 mL L
EDTA 10 mL L’

SDS 1 mL L
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Tabelle A. 13 Elutionszeiten der mittels HPLC untersuchten Produkte. Flussrate 0,6 mL
min™'; Saulenofentemperatur 60 °C; Laufzeit 45 min; Injektionsvolumen 10 pL.

Produkte Summenformel Elutionszeiten, min
Formiat CH.0, 13,8

Acetat C2H402 15

Butyrat C4HsO2 21,2

Ethanol C2HeO 22,2

Butanol C4H100 38,1

Hexanoat CsH120- 41,5

Tabelle A. 14 Elutionszeiten der mittels GC untersuchten Produkte 1-Hexanol, 1-Octa-

nol und Octanoat.

Produkte Summenformel Elutionszeiten, min
1-Pentanol CsH120 4,0

1-Hexanol CsH140 5,6

1-Octanol CsH1sO 9.1

Octanoat CsH1602 17,5
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11.2. Gerate, Chemikalien und Verbrauchsmaterialien

Tabelle A. 15 Verwendete Chemikalien, deren Summenformel, Bezugsquelle und CAS-Num-

mern.

Chemikalien Summenformel Handler CAS-Nr.
1-Hexanol CeH140 Merck 8.04393.2500
1-Pentanol CsH120 Sigma-Aldrich 398268
2-Mercaptoethan-sulfonat-  C,H;Na0sS; Merck KGaA 810595
Natrium (MESNA)
5'-Cyanine5 (5°-Cy5) - Eurofins Geno- -

mics
5'-Fluorescein-5 isothiocya- - Eurofins Geno- -
nate (5-FITC) mics
Ammoniumchlorid NH,CI Carl Roth GmbH  5470.2
Ammoniumeisen-(Il)sulfat- NHsFeSO4- 6 H2O  Merck KGaA 103792
Hexahydrat
1-Butanol C4H100 Carl Roth GmbH  7724.1
Calciumchlorid-Dihydrat CaCly- 2 H,0 Merck KGaA 102382
Calcium-D(+)- CieHz2CaN2010  Carl Roth GmbH ~ 3812.1
Pantothenat
Cobalt(l1)-chlorid- CoCly* 6 H,0 Carl Roth GmbH  7095.1
Hexahydrat
D(+)-Biotin C1oH16N202S Carl Roth GmbH  3822.2
D(+)-Glucose- CH1206 - H20 Carl Roth GmbH ~ 6887.5
Monohydrat
Di- NazHPO, Merck KGaA 106586
Natriumhydrogenphosphat
Ethanol C.HsOH Carl Roth GmbH ~ 9065.2
Ethylacetat C4Hs0: Honeywell 607-022-00-5
Ethylendiamintetra-acetat C10H1sN20s PanReacAppli- 141026.1211
(EDTA) Chem
Folsaure C19H19N70s Carl Roth GmbH  T912.1
Formamid CH3NO Carl Roth GmbH  6749.1
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Chemikalien Summenformel Hersteller Artikelnum-
mer
Hexan CoH1a Sigma-Aldrich 471402
Hexanséaure CesH1102 Carl Roth GmbH  8799.1
1-Hexanol CeH130H Carl Roth GmbH  3847.1
Kaliumacetat C2H3:KO; Carl Roth GmbH  T874.3
Kaliumchlorid KClI Carl Roth GmbH  6781.2
Kaliumdihydrogenphosphat  KH,PQ, Carl Roth GmbH ~ 3904.1
Kaliumdihydrogenphosphat  KH,pQ, Carl Roth GmbH ~ 3904.1
Kupfer(ll)chlorid- CuCly- 2 H,0 Merck KGaA 102733
Dihydrat
L-Cystein-Hydrochlorid C3H/NO; - HCI Carl Roth GmbH  3468.1
Liponsaure C8H140; Carl Roth GmbH ~ 6229.1
Lysozym - Sigma-Aldrich 62971-50G-F
Magnesiumsulfat- MgSOs- 7 H,0 Carl Roth GmbH  T888.3
Heptahydrat
Mangan(ll)sulfat- MnSO, - H20 Merck KGaA 105941
Monohydrat
Natriumbutyrat C4H;O:Na Carl Roth GmbH ~ 1441.2
Natriumchlorid NaCl Labochem Inter- LC-5932.3
national
Natriumdodecylsulfat Ci12H2sNa04S Carl Roth GmbH ~ 151-21-3
(SDS)
Natriumformiat CHNaO, Sigma-Aldrich 715391
Natriumhydrogencarbonat  NaHCO, Carl Roth GmbH  6885.3
Natriummolybdat- Na:MoOs4 - 2 H,O Merck KGaA 106521
Dihydrat
Natriumselenat NazSeOs Sigma-Aldrich $8295-10G
Natriumwolframat- Na:WO; - 2 H.O Sigma-Aldrich 1324421
Dihydrat
Nickel(Il)-chlorid- NiClz- 6 H20 Merck KGaA 106717

Hexahydrat
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Chemikalien Summenformel Hersteller Artikelnum-
mer

Nicotinsdure CsHsNO- Merck KGaA 818714
Nitrilotriessigsaure CsHoNOs Merck KGaA 108416
1-Octanol CeH150 Carl Roth GmbH ~ 111-87-5
Octansaure C8H1602 Sigma C2875
p-Aminobenzoesaure C7H/NO2 Merck KGaA 822312
Polypropylenglycol (PPG)  (CsHsO)n Sigma-Aldrich 202339
Pyridoxin-Hydrochlorid CsH11NO3 - HCI Carl Roth GmbH  T914.2
Riboflavin C17H20N4Os Sigma-Aldrich R4500
Schwefelséure H2S04 Merck 1.00731.2511
Thiamin-Hydrochlorid C12H18CI2N4OS Sigma-Aldrich T4625
Tris-Hydrochlorid NH>C(CH20OH)3 PanReacAppli- A1087

- HCI Chem
Vitamin B12 CesHesCoN14O14P Carl Roth GmbH ~ T915.1
Zinksulfat-Heptahydrat ZnSO4- 7 HO Merck KGaA 108883
Natriumsulfid Nonahydrat ~ NaxS - 9 H20 Thermo Scientific  1313-84-4
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Tabelle A. 16 Liste der in dieser Arbeit verwendeten Materialien

Gerat Bezeichnung Hersteller
Zentrifugen-Réhrchen Cellstar Tubes 15/ 50 mL Greiner Bio-one GmbH
SpritzenvorsatZfilter Chromafil RC-20/15 MS Macherey-Nagel
Pipettenspitzen 200 pL, 1000 pL, 10 mL Gilson Inc./ Brand
GmbH + Co.KG
Eppendorfgefalie Safe-lock 1,5 mL und 2 mL Eppendorf AG
Rollrandflasche Vial N11, 11,6 x 32,0 mm, 1,5 Macherey-Nagel GmbH
mL (inkl. Alukappen) + Co.KG
Gewindeflasche Vial N9, 11,6 x 32,0 mm, 1,5mL Macherey-Nagel GmbH
(inkl. Schraubkappen) + Co.KG
Sterilfilter stedim Minisort 0,2 um Sartorius AG
Sterilfilter-VE-H,0 Steritop-Filter 0,22 ym Merck-Millipore KGaA
Kivetten Q-VETTES, halbmikro, PS ratiolab GmbH
Hungate Kulturréhrchen 16x125 mm (inkl. Dunn Labortechnik
Butylstop-fen und GmbH
Schraubdeckel)
Kapillarkolben CP1000 Gilson Inc.
Mikro-Einsatz N9/N10/N11 (6,0 x 31,0 mm, 0,2 Macherey-Nagel GmbH
mL, konisch) + Co.KG
Einweg-Spritzen 1, 5,10 mL B.Braun SE
Einweg-Kanulen 0,6 x 30 mm, 0,9 x 70 mm, B. Braun SE
0,8x 121 mm
Tabelle A. 17 Liste der verwendeten Gase
Komponente Konzentration Einheit
Kohlenstoffmonoxid 99,995 CO  Air Liquide
Kohlenstoffdioxid 99,970 CO; Air Liquide
Stickstoff 99,999 N2 Air Liquide
Helium 99,999 He Air Liquide

Wasserstoff 99,999 H. Air Liquide
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Tabelle A. 18 Liste der in dieser Arbeit verwendeten Gerate

Gerat

Modell

Hersteller

Anaerobwerkbank

Analysenwaage

Analysenwaage

Autoklav

AWB-Feuchtesensor

AWB-HEPA Filter

AWB-02-EC-Sensor

FACS

Falcon Tube-Zentrifuge
Gaschromatograph
Gasdetektor

Gasmischstation

Gasreinigungssystem

GC-Auto-Injektor
GC-Autosampler
GC-Kapillarsaule

Analysenwaage

Analysenwaage

Autoklav

AWB-Feuchtesensor

AWB-HEPA Filter

AWB-02-EC-Sensor

MB-Labstar ECO

Explorer E121245 (0,1 mg-
210 9)

Explorer EIN213 (5 g - 32
kg)
Systec VX-150

MB-MO-SE1-PLC 0-500
ppm)

H13 mit 1 kg Aktivkohle, in-
line, Artikel 9004451

Elektrochemischer Sensor
(0-1000 ppm)

BD FACS Melody Cell Sorter
Rotixa 50 RS

GC-2010 Plus

ToxiRAE 3 CO 2000

WMR 4000

Kupferkatalysator + Molsieb

AOC-20i

AOC-20s
FameWax (30 m, 0,32 mm
ID, 0,25 um)

Explorer E121245 (0,1 mg -
210 9)

Explorer EIN213 (5 g - 32
kg)

Systec VX-150
MB-MO-SE1-PLC (0-500
ppm)

H13 mit 1 kg Aktivkohle, in-
line, Artikel 9004451

Elektrochemischer Sensor
(0-1000 ppm)

M. Braun Inertgassys-
teme GmbH

Ohaus Corporation

Ohaus Corporation

Systec

M. Braun Inertgassys-
teme GmbH

M. Braun Inertgassys-
teme GmbH

M. Braun Inertgassys-
teme GmbH

BD Biosciences
Hettich Zentrifugen

Shimadzu Corp.

RAE Systems Ger-
many GmbH

Westphal Mess-Regel-
technik

M. Braun Inertgassys-
teme GmbH

Shimadzu Corp.
Shimadzu Corp.
Restek GmbH

Ohaus Corporation

Ohaus Corporation

Systec
M. Braun Inertgassys-
teme GmbH

M. Braun Inertgassys-
teme GmbH

M. Braun Inertgassyste-
meGmbH
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Gerat

Modell

Hersteller

FACS
Falcon Tube-Zentrifuge

Heizmantel

HPLC-Autosampler

HPLC-Detektor

HPLC-Manager

HPLC-Pumpe

HPLC-Trennsaule
HPLC-Vorsaule

Kleinlaborfermenter
Kleinlaborfermenter
Magnetrthrer
Massendurchflussmesser
u-GC
Mikro-GC-Trennsaule
Mobiles pH-Meter

Peristaltikpumpe
(Base/Saure)

Peristaltikpumpe (Medium)
pH-Elektrode

Photometer

Direktverdrangerpipette

Pipetten
Saulenofen

Schnellkochtopf

BD FACS Melody Cell Sorter

Rotixa 50 RS

WiseThermheatingmantle
WHM 1201211512015

HPLC-Autosampler Plus

HPLC-RI-Detektor

Smartline 5000

HPLC-LC Pumpe Plus

Aminex HPX-87H
Micro-Guad Cation

Cartridge
KLF 3000; 3,7 L

Labfors 1

D-6010

EL-FLOW

490 Micro GC Dual
1m Cox HI-Saule
PCE-PHD2
Peripex W1

MSC-WM5
405-DPAS-SC-

K85/120121
Spectronic Genesys UV-Vis

microman M 1000

20 - 200 pL, 100 - 1000 uL
und 1-10 mL

Jet Stream (5-85 °C)

IKP1

BD Biosciences
Hettich Zentrifugen

Witeg Labortechnik
GmbH

Finnigan Surveyor
ThermoFischer Scienti-
fic

Finnigan Surveyor
ThermoFischer Scienti-
fic

Finnigan Surveyor
ThermoFischer Scienti-
fic

Finnigan Surveyor
ThermoFischer Scienti-
fic

Bio-Rad

Bio-Rad

Bioengineering AG
Infors HT

neoLab Migge GmbH
Bronkhorst HIGH-TECH
Agilent Technologies
AgilentTechnologies
PCE Group

WatsonMarlow

Chemap AG
Mettler-Toledo

ThermoFischer Scienti-
fic

Gilson Inc.

Brand GmbH + Co.KG

KNAUER Wissenschaft-
liche Gerate GmbH

Ambiano
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Gerit Modell Hersteller

Schittelinkubator WiseCube WIS-20R Witeg Labortechnik
GmbH

Anaerobflaschen 250 mL, 500 mL, 1000 mL Duran Group GmbH

und 2000 mL (mit Lochkap-
pen und Butylgummisepten

fur GL 45)
Schwingmihle MM200 RETSCH GmbH
Standzentrifuge Rotixa 50 RS Hettich GmbH
Trockenblock-Inkubator Thermomixer comfort Eppendorf AG
Tischzentrifuge Centrifuge 5424 R Eppendorf AG
Tischzentrifuge Mikro 20 Hettich GmbH
Umlaufkihler F250 JULABO GmbH
Vakuumpumpe Drehschieberpumpe M. Braun Inertgassys-
teme GmbH
Vortexer VM-300 NeolLab
Vortexer Vortex Genie 2 Scientific Industries, Inc.
GC-Flammenionisationsde-  F|D-2010 Plus Shimadzu Corp.
tektor
Tabelle 11-1 Liste der verwendeten Softwares
Software Bezeichnung Hersteller
FACS BD FACSChorus BD Biosciences
GC LabSolutions Shimadzu Corp.
HPLC Agilent EZChrom Elite Agilent Technologies
MFM Flow Plot V 3.28 Bronkhorst
u-GC Open Lab CDS EZ Chrom Agilent Technologies

Reaktorsteuerung KLF BIOSCADA lab Bioengineering




Kontinuierliche Schwefelbereitstellung mit C. kluyveri

11.3. Weiterfuhrende Ergebnisse
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11.3.1.
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ner kontinuierlichen Schwefelzufuhr mit 0,05 mM L' h-' (schwarze Punke, schwarze Linie).

Abbildung 11-1 Satzprozesse von C. kluyveri mit 8 g L' Ethanol und 6 g L-' Acetat im kontinu-
ierlich begasten Ruhrkesselreaktor ohne Schwefelzufuhr (wei3e Punkte, graue Linie) und mit ei-
(T=37°C; pH 6,0; PV-'=10.5 W L, Fgas = 0.042 vvm (10:70:20 CO:N2:CO3)).



