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1 Einleitung

Erdél und Erdgas werden aktuell zur Energie- und Treibstoffgewinnung sowie zur
Herstellung von Plattformchemikalien in der chemischen Industrie verwendet. Durch die
Verbrennung dieser fossilen Energietrager entstehen jedoch hohe Emissionen an CO,
sowie anderen Treibhausgasen, welche flr den globalen Klimawandel verantwortlich
gemacht werden. Dies zwingt die Industrie zu einem Umdenken bei der Gewinnung von
Kraftstoffen und Energie, zumal auch die fossilen Ressourcen endlich sind. Das bisher
wichtigste Instrument der internationalen Klimapolitik stellt das “Kyoto-Protokoll“ dar, bei
dem sich die Industrielander verpflichteten, im Zeitraum von 2008 bis 2012 die eigenen
Treibhausgasemissionen um mindestens 5 % zu reduzieren und weiterhin zu senken
(Bundesregierung 2018a). An Stelle des Kyoto-Protokolls soll ab 2020 ein neues
Klimaschutzabkommen in Kraft treten, welches auf der UN-Klimakonferenz 2012 in Doha
beschlossen wurde. Die EU sowie weitere Industrielander unterzeichneten fir diese
zweite Verpflichtungsperiode, den eigenen CO,-Ausstol’ bis 2020 um 18 % im Vergleich
zu 1990 zu senken (Bundesregierung 2018b). Intensive Bemiihungen von Industrie und
Wissenschaft haben es sich daher zur Aufgabe gemacht, Strategien zur Reduktion von

Treibhausgasen zu finden und Alternativen zu fossilen Rohstoffquellen zu suchen.

Vielversprechende Loésungsansatze koénnten hier die Nutzung nachwachsender
Kohlenstoffquellen zur Herstellung von Treibstoffen in Form von Biokraftstoffen sein.
Dabei werden vor allem Zuckerrohr, Mais oder auch Pflanzendle als Rohstoffe
verwendet, welche einen Beitrag zur CO,-Reduktion in der Atmosphare flihren, da beim
Wachstum dieser Pflanzen tber Photosynthese zunachst hohe Mengen an CO, aus der
Atmosphare fixiert werden. Die aus diesen Rohstoffen hergestellten Biokraftstoffe (vor
allem Bioethanol) werden als Biokraftstoffe der ersten Generation bezeichnet. Jedoch
stehen diese Einsatzstoffe in direkter Konkurrenz zur Nahrungsmittelproduktion und
fuhrten zur sogenannten “Teller-Tank“ Diskussion (Ajanovic 2011; Rathmann et al. 2010;
Naik et al. 2010). Daher ist man dazu Ubergegangen, Uberschissige pflanzliche
Abfallbiomasse aus Land- und Forstwirtschaft anstelle von Nutzpflanzen als Rohstoffe
zur Biokraftstoffherstellung einzusetzen, um dieser Problematik zu entgehen. Die
Treibstoffe aus lignozellulosehaltigen Kohlenstoffquellen werden dabei als Biokraftstoffe
der zweiten Generation bezeichnet und werden durch enzymatischen Aufschluss dieser
Abfallbiomasse in Zuckermonomere mit anschlieRender Garung gewonnen (Naik et al.
2010).



2 Einleitung

Alternativ. zum enzymatischen Aufschluss der Abfallbiomasse in Zucker kann eine
Vergasung der Biomasse in sogenanntes Synthesegas erfolgen, welches sich
grofdtenteils aus den Gasen Kohlenstoffmonoxid, Kohlenstoffdioxid und Wasserstoff
zusammensetzt (Tirado-Acevedo et al. 2010; Li et al. 2010). Synthesegas fallt auch in
der Stahl- und Kohleindustrie in grolen Mengen an (Redl et al. 2017). Neben der
klassischen Verwertung des Synthesegases in der Fischer-Tropsch-Synthese zur
Herstellung von Kohlenwasserstoffen (Davis 2009) kénnte die mikrobielle Nutzung von
Synthesegasen durch “Gasfermentation zur Herstellung von Biokraftstoffen und auch
Chemikalien herangezogen werden. Gegenuber der Verwertung lignozellulosehaltiger
Rohstoffe in Zuckermonomere leistet die Gasfermentation einen aktiven Beitrag zur
Reduktion der CO,-Emissionen. Zudem liegt eine hohe Rohstoffflexibilitat zur

Gewinnung des gasférmigen Substrates vor (Schiel-Bengelsdorf und Dirre 2012).

Acetogene Mikroorganismen (Acetogene) sind in der Lage Uuber ihren zentralen
Stoffwechselweg, den Acetyl-CoA-Weg, Synthesegas als Kohlenstoff- und Energiequelle
zu verwerten und dabei stammabhangig unter anderem Acetat, Ethanol, Butyrat, Butanol
oder 2,3-Butandiol zu bilden (Schiel-Bengelsdorf und Durre 2012; Henstra et al. 2007).
Die Produkte Ethanol und Butanol sind als Biokraftstoffe interessant. Genetische
Modifikationen der Bakterienstamme koénnten diese Mikroorganismen neben der
Biokraftstoffherstellung auch als Plattformorganismen zur Produktion unterschiedlichster

Chemikalien nutzbar machen. (Képke et al. 2010).
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2 Problemstellung und Zielsetzung

Zur Kraftstoffproduktion und der Herstellung von Chemikalien werden fossile Rohstoffe
verwendet. Bei der Nutzung fossiler Rohstoffe werden jedoch hohe Mengen an
Treibhausgasen, vor allem CO,, freigesetzt mit negativen Effekten fir das globale Klima.
Zudem sind diese fossilen Rohstoffe in nur begrenzter Menge verfligbar (Busch et al.
2006). Daher hat das Interesse an der Produktion von Chemikalien und Kraftstoffen aus
alternativen Rohstoffquellen in den letzten Jahren stark zugenommen. Die
Gasfermentation bietet hierbei ein grolRes Potenzial. Bei der Gasfermentation kénnen
kohlenstoffmonoxid- kohlenstoffdioxid- und wasserstoffhaltige Abfallgase der Industrie
(Synthesegas) direkt als Substrate zur mikrobiellen Herstellung relevanter Produkte
dienen (Acharya et al. 2015). Somit kann das Synthesegas einer hoheren
Wertschopfung zugefihrt werden und liefert aktiv einen Beitrag zur Reduktion des
Ausstol3es von Treibhausgasen. Auch aus der Vergasung von pflanzlichen Abfallstoffen
gewonnenes Synthesegas kann als Substrat fir die Gasfermentation herangezogen
werden. Bei den fir die Gasfermentation nutzbaren Mikroorganismen handelt es sich um
acetogene Mikroorganismen, die Uber ihren zentralen Stoffwechselweg die Gase H,,
CO, und CO;, zum Aufbau von Biomasse und ihrer Produktbildung verwerten kdnnen
(Redl et al. 2017). Natirlicherweise kdénnen diese Mikroorganismen zur Bildung von
industriell interessanten Produkten befahigt sein wie zum Beispiel Acetat, 2,3-Butandiol
und Ethanol, wobei erstere wichtige Grundchemikalen darstellen und Ethanol als
Biokraftstoff verwendet werden kann (Schiel-Bengelsdorf und Dirre 2012; Daniell et al.
2012). Mittlerweile beschaftigen sich erste Firmen wie Coskata, INEOS Bio und

insbesondere LanzaTech mit der Gasfermentation (Liew et al. 2016).

Clostridium carboxidivorans ist ein obligat anaerobes Acetogen. Sein breites
Produktspektrum, insbesondere die Fahigkeit zur Bildung langerkettiger Produkte aus
gasférmigen Substraten macht es zu einem interessanten Mikroorganismus fir die
Gasfermentation (Ramachandriya et al. 2013; Phillips et al. 2015). Besonders die
gebildeten Alkohole Ethanol, Butanol und Hexanol sind dabei industriell relevant. Ethanol
kann vor allem als Biokraftstoff eingesetzt werden (Abubackar et al. 2011). Auch Butanol
wird neben seiner klassischen Verwendung als Lésemittel und Grundchemikalie fir die
Butylacrylat- und Methacrylatherstellung aufgrund seiner Eigenschaften (héherer
Energieinhalt als Ethanol, geringe Fluchtigkeit, geringe Korrosivitat) auch als potentieller
Kraftstoff angesehen (Liu et al. 2013). Hexanol findet in der pharmazeutischen Industrie
sowie Textil- und Kosmetikindustrie Verwendung und konnte auch als Additiv von

Kraftstoffen dienen (Fernandez-Naveira et al. 2017b). Der jahrliche Bedarf an diesen
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Alkoholen ist hoch. Fir Ethanol liegt dieser mittlerweile bei 75 Millionen Tonnen pro Jahr
mit steigender Tendenz; die jahrliche Produktion von Butanol betragt 4,5 Millionen
Tonnen (Neugebauer 2017). Fir Hexanol wird der Bedarf aktuell mit 200 000 Tonnen
pro Jahr beziffert (SBIR STTR 2017). Die erzielten Produktkonzentrationen bei der
mikrobiellen Verwertung von gasférmigen Substraten (Chemolithoautotrophie) sind
jedoch bisher relativ gering und daher sind Gasfermentationsprozesse industriell noch
nicht verbreitet, auch wenn sie gegenlber chemischen Prozessen den Vorteil von milden
Reaktionsbedingungen, also moderate Temperaturen und Driicke haben (Munasinghe
und Khanal 2010; Liew et al. 2016). Dies hat mehrere Ursachen. Zum einen sind die
erzielten Biokatalysatorkonzentrationen (Biotrockenmassekonzentrationen) autotropher
Prozesse gering (Liew et al. 2013; Acharya et al. 2015). Zum anderen werden die
Alkohole als Zielprodukte zu einem gro3en Teil erst in der spateren Phase von
Satzprozessen (solventogene Phase) aus den zuvor wahrend des Wachstums
produzierten Sauren (acidogene Phase) hergestellt (Ukpong et al. 2012). Ein Ziel dieser
Arbeit ist es daher, die finalen Konzentrationen der Alkohole Ethanol, Butanol und
Hexanol mit C. carboxidivorans zu erhdhen und die S&urekonzentrationen als
unerwlnschte Nebenprodukte gering zu halten. Dazu sollen im vollstandig kontrollierten,
kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor im Satzverfahren Reaktionsbedingungen
identifiziert werden, welche selektiv die Alkoholbildung mit diesem Mikroorganismus

beglnstigen.

Unter pH unkontrollierten Bedingungen fiihrt das biphasische Verhalten in
Satzprozessen zu einem pH-Abfall gefolgt von einem pH-Anstieg (Acharya et al. 2015).
Die Einteilung eines Fermentationsprozesses in Acidogenese und Solventogenese ist
dabei fur Clostridien wie C. carboxidivorans, C. ljungdahlii, C. ragsdalei und
C. autoethanogenum bekannt (Liew et al. 2013; Kundiyana et al. 2011; Phillips et al.
1993). Dieses Verhalten beschrankt jedoch den zeitlichen Rahmen fir die
Alkoholbildung und die Kapazitdt der erreichbaren Alkoholkonzentrationen in
Satzprozessen enorm und flhrt schlussendlich zu geringen Raum-Zeit-Ausbeuten.
Hohe-Raum-Zeit-Ausbeuten sind jedoch fiir die Herstellung von Massenprodukten
zwingend notwendig (Chmiel 2011). Ein Losungsansatz zur Erhéhung der Raum-Zeit-
Ausbeuten und damit der Produktivitat ist der Wechsel vom Satzbetrieb in den
kontinuierlichen Betrieb. In einigen Arbeiten mit anderen acetogenen Mikroorganismen
wurde diese Betriebsweise angewandt (Mohammadi et al. 2012; Acharya et al. 2017;
Lee et al. 2008b). Ein weiteres Ziel dieser Arbeit ist daher die Gestaltung eines
kontinuierlichen Prozesses zur effizienten Alkoholbildung mit C. carboxidivorans im

vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor, wobei hierzu auch
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die Erkenntnisse zur bevorzugten Alkoholbildung aus Satzprozessen genutzt werden

sollen.

Eine kontinuierliche Begasung mit ausreichend gasférmigen Substraten im Synthesegas
ist essentiell flr die Gasfermentation, da hier aufgrund der geringen Wasserloslichkeiten
von Wasserstoff und Kohlenstoffmonoxid oftmals von Stofftransportlimitierungen von der
Gas- in die Flussigphase ausgegangen werden muss (Bredwell et al. 1999; Liew et al.
2016). Eine gangige Methode zur Erhéhung der Ldslichkeit stellt die Erhéhung der
Partialdriicke der einzelnen Gase dar (Najafpour und Younesi 2006; Hurst und Lewis
2010; Kantzow und Weuster-Botz 2016). Diese Partialdruckerhéhung kann jedoch
wiederum Einfluss auf Produktbildung und die Verteilung des Produktspektrums zur
Folge haben. Beispielsweise verringerten sich bei Erhéhung des
Wasserstoffpartialdrucks von 0,4 bar auf 2,1 bar mit Acetobacterium woodi die erzielten
Acetatkonzentrationen, wahrend die Formiatkonzentration als unerwinschtes
Nebenprodukt um ein Vielfaches anstieg (Kantzow und Weuster-Botz 2016).
Unterschiedlich  angelegte = Wasserstoffpartialdriicke  fuhrten  mit  Clostridium
acetobutylicum zu einer Erhdhung der Ausbeuten von Ethanol und Butanol, wahrend die
des Acetons geschmalert wurde. Auch kénnen negative Effekte der Gaskomponenten
auf das Wachstum (inhibierende Effekte) auftreten. Fur C. ljungdahlii wird beispielsweise
das Ausbleiben des Wachstums bei einem Kohlenstoffmonoxidpartialdruck von
0,743 bar angegeben (Mohammadi et al. 2014). Allerdings kann der Anteil des
Kohlenstoffmonoxids je nach Synthesegas mit einem geringen Anteil von nur 5 % bis hin
zu 60 % stark variieren (Liew et al. 2013; Mondal et al. 2011; Tirado-Acevedo et al.
2010), was im Falle héherer Konzentrationen das Auftreten inhibierender Effekte in
Gasfermentationsprozessen unvermeidbar macht. Diese Effekte sind abhangig vom
verwendeten Mikroorganismus und sind flir C. carboxidivorans noch nicht genauer
untersucht. Daher soll neben der Untersuchung der Gasverwertung durch
C. carboxidivorans eine potentielle Kohlenstoffmonoxid-Substratliberschussinhibierungs-
kinetik quantitativ identifiziert werden, um Basisdaten fir zuklnftige technische

Anwendungen bereitstellen zu kénnen.

Die geplante Vorgehensweise ist im Folgenden zusammengefasst:

Zunachst soll ein Referenzprozess zur Gasfermentation mit C. carboxidivorans im
Satzverfahren im kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor gestaltet werden, um eine

definierte Ausgangsbasis fur Parameterstudien zur Alkoholbildung zu erhalten.
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Im Anschluss daran sind Untersuchungen zur Gasaufnahme und zur Verwertung der
einzelnen Gaskomponenten Wasserstoff, Kohlenstoffmonoxid und Kohlenstoffdioxid im
Hinblick auf Alkoholbildung geplant. Ein besonderes Interesse gilt dabei den
Gaskomponenten Kohlenstoffmonoxid und Wasserstoff, um eventuell auftretende
limitierende und/oder inhibierende Effekte auf Wachstum und Produktbildung genauer zu
erfassen. Fur Kohlenstoffmonoxid soll insbesondere eine Substratiiberschuss-

inhibierungskinetik abgeschatzt werden.

Aufgrund des Vorliegens einer acidogenen Phase und einer solventogenen Phase mit
unterschiedlichen pH-Verlaufen, soll auch der Einfluss des pH auf Wachstum und der
Verschiebung von Saurebildung hingehend zur Alkoholbildung berlicksichtigt werden.
Hierzu ist die Identifikation besonders geeigneter Einstellungen des pH fir eine hohe
finale Alkoholbildung bei geringen Restsdurekonzentrationen fur C. carboxidivorans

notwendig.

Auch Medienbestandteile wie Vitamine (Gaddy et al. 2007; Leclerc et al. 1998),
Komplexbestandteile (Vega et al. 1989; Leclerc et al. 1998) oder Spurenelemente
(Saxena und Tanner 2011) kénnen Einfluss auf das Wachstum und die Produktbildung
haben, wobei letztere als Cofaktoren in Metalloenzymen des Acetyl-CoA-
Stoffwechselweges vorkommen (Ragsdale und Pierce 2008). Daher sollen ausgewahlte
Medienbestandteile variiert werden, um deren Effekte auf eine erhéhte Alkoholbildung zu

ermitteln.

Daneben soll auch die Reaktionstemperatur als Prozessvariable variiert werden, um
mogliche Effekte auf die Alkoholbildung zu untersuchen. Verringerungen der Prozess-
temperatur fihren zu einer verringerten Membranfluiditdt und kénnten ein erschwertes

Eindringen von Sauren bewirken und damit negative Effekte auf die Zelle schmalern.

Zur Steigerung der Raum-Zeit-Ausbeuten ist eine Ubertragung vom Satzbetrieb in den
kontinuierlichen Betrieb zwingend notwendig. Daher soll unter Anwendung der in
Satzprozessen gewonnenen Erkenntnisse zur Alkoholbildung ein kontinuierlicher
Prozess gestaltet werden. Dieser Prozess darf fiir eine effiziente Alkoholproduktion nur
geringe Restsaurekonzentrationen bei hohen Alkoholkonzentrationen in der finalen

Produktlésung aufweisen.
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3 Theoretische Grundlagen

In diesem Abschnitt sind die fir diese Arbeit relevanten theoretischen Grundlagen
zusammengestellt. Zunachst wird ein Uberblick (ber acetogene Mikroorganismen
gegeben. Im Anschluss daran wird auf den Stofftransport gas-flissig bei der
Gasfermentation und auf Reaktoren fir die Gasfermentation eingegangen. Im letzten

Teil werden bioprozesstechnische Grundlagen beschrieben.

3.1 Acetogene Mikroorganismen

3.1.1 Autotropher Metabolismus

Acetogene Mikroorganismen (Acetogene) sind obligat anaerobe Bakterien, die den
Acetyl-CoA-Stoffwechselweg nutzen. Nach ihren Entdeckern wird er auch als Wood-
Ljungdahl-Stoffwechselweg bezeichnet (Drake 1994). Zentrales Stoffwechselintermediat
dieses Stoffwechselweges ist das Acetyl-Coenzym A (Acetyl-CoA) (Ljungdahl und Wood
1969; Ragsdale und Pierce 2008). Der Acetyl-CoA-Stoffwechselweg ermdglicht die
schrittweise Reduktion von CO, zum Acetyl-CoA unter der Bildung des
Hauptendprodukts Acetat und dient dabei der Assimilierung von Kohlenstoff in Biomasse
und Biomolekulen (Drake et al. 2006; Drake et al. 2008).

Wie in Abbildung 3.1 dargestellt, besteht der Acetyl-CoA-Stoffwechselweg aus zwei
linearen reduktiven Reaktionsketten, dem Methylzweig und dem Carbonylzweig. Im
Methylzweig wird CO, zunadchst zu Formiat reduziert, bevor es unter Verbrauch von
Adenosintriphosphat (ATP) an Tetrahydrofolat (THF) gebunden wird und dabei Formyl-
Tetrahydrofolat (Formyl-THF) entsteht. Durch Abspaltung von Wasser bildet sich
Methenyl-THF, welches uber weitere reduktive Schritte Uber Methylen-THF zum Methyl-
THF umgewandelt wird. Die entstandene Methylgruppe wird sodann an das Corrinoid-
Eisen-Schwefel-Protein der bifunktionalen CO-Dehydrogenase/Acetyl-CoA-Synthetase
gebunden. Im Carbonylzweig wird ein weiteres Molekul CO, Uber dasselbe Enzym zu
CO reduziert und mit dem gebundenen Methylrest und einem Coenzym A zum Acetyl-
CoA umgesetzt. Durch die Phosphorylierung von Acetyl-CoA entsteht Acetyl-Phosphat
(Acetyl-P). Unter der Freisetzung eines ATP wird schlieRlich Acetat gebildet. Da bereits
zur Bindung von Formiat an THF ein ATP verbraucht wurde, liefert der Acetyl-CoA-Weg
keinen Nettoenergiegewinn (Ljungdahl 1986; Drake et al. 2008; Ragsdale und Pierce
2008).
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Methyl-Zweig
7
Cco, 2H] CO+H,0 +—CO,+2[H] + 2 ¢
1 11
Formiat THE H, «— 2[H]+2¢
ATP
ADP + P, %
Formyl-THF
H20 "/, 3 .
Methenyl-THF Carbonyl-Zweig
L 2[H]
va CO,
Methylen-THF 2H]
-
Methyl-THF L
CoFeS-P —¢ 7
THF 1
Methyl-CoFeS-P [CO]
7.8
HSCoA
Acetyl-COA =============== * Anabolismus
P;
0f— HSCoA
Acetyl-P
ADP
10
ATP Dl
Acetat

Abbildung 3.1: Darstellung des Acetyl-CoA-Stoffwechselwegs nach Drake et al. (2008)
sowie Wilkins und Atiyeh (2011) mit den beteiligten Enzymen 1) CO,-Reduktase,
2) Formyl-THF-Synthetase, 3) Formyl-THF-Cyclohydrolase, 4) Methylen-THF-Dehydro-
genase, 5) Methylen-THF-Reduktase, 6) Methyltransferase, 7) CO-Dehydrogenase,
8) Acetyl-CoA-Synthetase, 9) Phosphotransacetylase, 10) Acetatkinase,
11) Hydrogenase. HSCoA: HS-Coenzym A, CoFeS-P: Corrinoid-Eisen-Schwefel-Protein,
Acetyl-P: Acetyl-Phosphat, [H]: Reduktionsaquivalent.

Die flr die reduktiven Schritte bendtigten Reduktionsaquivalente (Abbildung 3.1) kénnen
dabei mithilfe einer Hydrogenase aus Wasserstoff generiert werden oder mithilfe der
CO-Dehydrogenase Uber die sogenannte Wassergas-Shift Reaktion aus CO gebildet
werden (Hu et al. 2011). Dient CO als Kohlenstoffquelle, so kann CO direkt im
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Carbonylzweig verwendet werden. Fir den Methylzweig muss dieses zunachst mithilfe
der CO-Dehydrogenase Uber die Wassergas-Shift-Reaktion zu CO, umgesetzt werden
(Ragsdale und Pierce 2008). Zur Bildung eines Acetatmolekiils sind 8 Reduktions-
aquivalente notwendig, wenn Wasserstoff diese bereitstellt, und 6 Reduktionsaqui-
valente notwendig, wenn CO diese bereitstellt. Die stochiometrischen Gleichungen zu

Acetatbildung basierend auf H,/CO, beziehungsweise CO lauten hierbei wie folgt.

4 CO + 2 H,0 — CH3COOH + 2 CO, (3.1)

4 H, +2 CO, — CH;COOH + 2 H,0 (3.2)

Die Verwertung von CO im Acetyl-CoA Stoffwechselweg ist flir einige acetogene
Mikroorganismen beschrieben (zum Beispiel Acetobacterium woodii, Clostridium
ljungdahlii oder Clostridium aceticum) (Bertsch und Muller 2015; Tanner et al. 1993; Sim
et al. 2007). Fur Clostridium autoethanogenum oder Butyribacterium methylotrophicum
ist die Nutzung von CO sogar als alleinige Kohlenstoff- und Energiequelle angegeben
(Abrini et al. 1994; Grethlein et al. 1991). Jedoch kann eine hohe CO-Exposition Einfluss
auf die Produktverteilung bei der Fermentation acetogener Bakterien haben kann (Vega
et al. 1989; Hurst und Lewis 2010; Najafpour und Younesi 2006) oder gar inhibierende
Effekte zur Folge haben (Min et al. 2013).

3.1.2 Heterotropher Metabolismus

Acetogene Bakterien sind neben der autotrophen Stoffverwertung anorganischer
Substrate (Autotrophie) auch in der Lage organische Kohlenstoffquellen (Heterotrophie)
wie zum Beispiel Hexosen zu verwerten. Im Folgenden soll dies anhand der Umsetzung
von Glucose zu Acetat dargestellt werden (Abbildung 3.2). Zunachst wird 1 Molekdl
Glucose Uber die Glykolyse zu 2 Molekilen Pyruvat unter Freisetzung von 4
Reduktionsaquivalenten umgesetzt (Diekert und Wohlfarth 1994; Drake et al. 2006;
Wood et al. 1986). Im Anschluss daran setzt die Pyruvat-Ferredoxin-Oxidoreduktase das
Pyruvat unter CO,-Bildung und Freisetzung von 4 weiteren Reduktionsaquivalenten zu
Acetyl-CoA um und ist damit Verknipfungselement zwischen Autotrophie und
Heterotrophie, da dieses Intermediat im weiteren Verlauf mit den Enzymen
Phosphotransacetylase und Acetatkinase Gber Acetyl-Phosphat zu Acetat umgewandelt
wird. Dabei werden wiederum Uber Substratkettenphosphorylierung 2 Molekile ATP

gewonnen. Die wahrend der heterotrophen Verstoffwechslung freiwerdenden
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Reduktionsaquivalente und das gebildete CO, kénnen sodann in den Acetyl-CoA-Weg

flieRen und dort nochmals ein Molekiil Acetat bilden.

Glucose

Glucose —— 3 Acetat +4 ATP

Glykolyse

2 Acetat

Abbildung 3.2: Homoacetogene Verwertung von Glucose zu Acetat mit den beteiligten
Enzymen 1) Pyruvat-Ferredoxin-Oxidoreduktase, 2) Phosphotransacetylase und
3) Acetatkinase nach Drake et al. (2008) sowie Schuchmann und Muller (2014).

3.1.3 Energiegewinnung

Energiekonservierung kann Uber zwei verschiedene Arten erfolgen: der
Substratkettenphosphorylierung, bei der eine chemische Reaktion direkt mit der
Phosphorylierung von ADP zum zentralen Energietrager ATP gekoppelt wird, und der
chemiosmotisch getriebenen Phosphorylierung, bei der exergonische Reaktionen (in der
Regel Elektronentransferreaktionen) mit der Translokation von lonen Uber die Membran
gekoppelt werden. Der dabei entstehende lonengradient Uber die Membran treibt
sodann die ATP-Synthese Uber eine membrangebundene ATP-Synthase an. Beim
Acetyl-CoA-Stoffwechselweg wird im letzten Schritt zur Bildung von Acetat zwar Uber
Substratkettenphosphorylierung ein Molekil ATP generiert, jedoch wird fir die Bindung
von Formiat an THF im Methylzweig ein Molekll ATP bendtigt (Abbildung 3.1), sodass

Uber diesen reduktiven Stoffwechselweg per se keine Nettoenergie gewonnen wird. Die
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Energiekonservierung  erfolgt bei  Acetogenen daher Uber den Aufbau
membranstandiger, chemiosmotischer lonengradienten zur Kopplung flr die ATP-

Synthese.

Bis vor kurzem wurden die acetogenen Mikroorganismen in Abhangigkeit des
translozierenden lons in H'-Gradienten abhangige und Na‘-Gradienten abhangige
Acetogene unterteilt, wobei erstere Cytochrome zur Ausbildung transmembraner
Protonengradienten nutzen, und letztere Uber Corrinoide zum Aufbau des
Na*-Gradienten verfiigen und nicht Gber Cytochrome verfiigen (Miiller 2003; Biegel und
Muller 2010). Diese Unterteilung wurde jedoch in Frage gestellt, nachdem
Clostridium ljungdahlii weder Uber Cytochrome verfiigt, noch einen Na*-Gradienten
aufbaut. Daher schlugen Schuchmann und Miiller (2014) eine neue Klassifizierung vor.
Diese unterteilt Acetogene jetzt in Rnf-abhangige und Ech-abhangige Klassen zur
Energiekonservierung. Rnf-abhangige Acetogene benutzen demnach eine membran-
standige Ferredoxin-NAD"-Oxidoreduktase zum Aufbau des lonengradienten, dessen
Komplex als Rnf-Komplex bezeichnet wird. Ech-abhangige Acetogene verwenden eine
membranstandige energielbertragende Hydrogenase, den sogenannten Ech-Komplex,
und H'/H, anstelle von NAD*/NADH fiir den Transport von lonen. Eine weitere
Unterteilung wird dann durch das translozierende und den Gradienten aufbauende lon
vorgenommen, sodass man von H'-abhangigen Rnf-abhangigen Acetogenen (zum
Beispiel Clostridium ljungdahlii), Na*-abhangigen Rnf-abhangigen Acetogenen (zum
Beispiel Acetobacterium woodii), H*-abhangigen Ech-abhangigen Acetogenen (zum
Beispiel Moorella thermoacetica) und Na'-abhangigen Ech-abhangigen Acetogenen

spricht. Letzterer Unterteilung konnte noch kein Acetogen zugeordnet werden.

Bezuglich seiner Energiekonservierung ist Clostridium carboxidivorans nur geringfugig
untersucht. Die Existenz eines Rnf-Komplexes legt jedoch die Nutzung dieses Rnf-
Komplexes zur ATP-Synthese mittels eines H*-Gradienten nahe (Bruant et al. 2010;
Hemme et al. 2010; Bengelsdorf et al. 2018).

3.1.4 Clostridium carboxidivorans

Clostridium carboxidivorans (C. carboxidivorans) ist ein obligat anaerober, acetogener
Mikroorganismus, der aus einem landwirtschaftlichen Absatzbecken isoliert wurde. Mit
einer Sequenzahnlichkeit von 99,7 % ist C. carboxidivorans nah verwandt zu
Clostridium scatologenes ATCC 25775". Das grampositive Stabchen (0,5 x 3 pm) kommt

dabei einzeln oder in Paaren vor und ist Uber seine peritriche Begeiselung beweglich. Es
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ist in der Lage Sporen zu bilden. Als mesophiles Bakterium liegt sein optimaler
Temperaturbereich zwischen 37 °C und 40 °C. Es konnte in einem Bereich von pH 4,6
bis pH 7,2 kultiviert werden, wobei der optimale pH fir das Wachstum bei pH 6,2 liegt.
(Liou et al. 2005)

C. carboxidivorans nutzt eine Vielzahl an heterotrophen Kohlenstoffquellen (unter
anderem Ribose, Fructose, Xylose, Glucose, Galactose, L-Arabinose, Mannose,
Rhamnose, Sucrose), Alkohole (Glycerin, Ethanol, Propanol, 2-Propanol, Butanol) zum
Wachstum. Autotrophes Wachstum wurde im Rahmen des Acetyl-CoA-Stoffwechsel-
weges mit den Gaskomponenten CO/CO, sowie mit H,/CO, beobachtet (Liou et al.
2005). Auch wurde Wachstum mit Aminosauren (Histidin, Glutamat, Aspartat,
Casaminosauren, Asparagin) sowie mit quartaren organischen Ammoniumverbindungen
wie Betain und Cholin beschrieben. (Liou et al. 2005)

Neben dem Hauptprodukt Acetat weist C. carboxidivorans eine weitere Vielzahl an
weiteren natirlichen Produkten auf. Diese sind Ethanol, Butyrat, Butanol, Hexanoat, und
Hexanol (Phillips et al. 2015; Ramachandriya et al. 2013; Ukpong et al. 2012). Im
Gegensatz zu C. acetobutylicum verfugt C. carboxidivorans nicht (ber CoA-
Transferasegene, sodass kein Aceton produziert werden kann (Daniell et al. 2012).
Daruber hinaus wurde beobachtetet, dass C. carboxidivorans nicht in der Lage ist,

vorgelegtes Aceton in Isopropanol umzuwandeln (Ramachandriya et al. 2011).

Abbildung 3.3: Transmissionselektronenmikroskopische Aufnahme von Clostridium
carboxidivorans aus Liou et al. (2005). Der dargestellte Balken stellt die Lange von 1 um
dar.
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3.1.5 Produktbildung und Produktinhibierung

C. carboxidivorans ist neben der Bildung von Acetat als Hauptprodukt auch in der Lage
langerkettige Produkte wie Butyrat, Butanol, Hexanoat und Hexanol zu bilden. Der
Stoffwechselweg zu den Produkten Ethanol, Butyrat, Butanol, Hexanoat und Hexanol
ausgehend vom Acetyl-CoA wurde in der Literatur beschrieben (Daniell et al. 2012;
Fernandez-Naveira et al. 2017b) und ist in Abbildung 3.4 skizziert.

Die Bildung von Ethanol kann Uber zwei verschiedene Wege erfolgen. Beim ersten Weg
wird Ethanol aus Acetat gebildet. Dabei wird Acetat zunachst unter Verbrauch von 2
Reduktionsaquivalenten  mit  einer  Aldehyd:Ferredoxin-Oxidoreduktase = (AOR)
Ferredoxin-abhangig zu Acetaldehyd reduziert. Im Anschluss daran wird Acetaldehyd
wiederum unter Verwendung der Aldehyd/Alkohol-Dehydrogenase (ADHE) zum Ethanol
reduziert. Alternativ kann Ethanol tber die Reduktion zum Acetaldehyd ausgehend vom
Acetyl-CoA mithilfe von Alkohol/Aldehyd-Dehydrogenasen (ADHE) gebildet werden.

Jeder dieser beiden Reduktionsschritte bendétigt dabei 2 Reduktionsaquivalente.

Acetyl-CoA kann durch Kettenverlangerung eines weiteren Acetyl-CoA-Molekils Uber
mehrere Schritte zum Intermediat Butyryl-CoA reagieren. Dies geschieht mit den
Enzymen Thiolase (THLA), 3-Hydroxy-Butyryl-CoA-Dehydrogenase (HBD), Crotonase
(CRT) und Butyryl-CoA-Dehydrogenase (BCD) mit den Intermediaten Acetoacetyl-CoA,
3-Hydroxy-Butyryl-CoA und Crotonyl-CoA (Bennett und Rudolph 1995). Fir die
Reaktionabfolge werden insgesamt 4 Reduktionsaquivalente bendétigt. Der letzte Schritt

zum Butyryl-CoA ist dabei Ferredoxin-abhangig.

Butyryl-CoA wird mithilfe einer Phosphotransferase (PTF) zum Butyryl-Phosphat
umgesetzt, worauf mithilfe einer Butyratkinase (BUK) unter Bildung von ATP Butyrat
gebildet wird. Ausgehend vom Butyrat kann dann die Bildung des Butanols analog zur
Bildung von Ethanol aus Acetat erfolgen. Hierbei wird Butyrat unter Verwendung einer
Aldehyd:Ferredoxin-Oxidoreduktase (AOR) Ferredoxin-abhangig zum Butyraldehyd
reduziert und dieses wiederum mithilfe einer Aldehyd/Alkohol-Dehydrogenase (ADHE)
unter Verbrauch von 2 Reduktionsaquivalenten zum Butanol reduziert. Beim zweiten
Reaktionsweg zur Bildung von Butanol wird mithilfe einer Alkohol/Aldehyd-
Dehydrogenase (ADHE) das Butyryl-CoA unter Verbrauch von 4 Reduktions-

aquivalenten zunachst zum Butyraldehyd und anschlieend zum Butanol umgesetzt.
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Die C6-Produktbildung erfolgt wiederum aus dem zentralen Stoffwechselintermediat
Acetyl-CoA durch Kettenverlangerung von Butyryl-CoA nach dem Muster einer reversen
B-Oxidation, wobei Hexanoyl-CoA entsteht (Bengelsdorf et al. 2018).

Es wird angenommen, dass die Bildung des Hexanoyl-CoA Uber die Intermediate 3-keto-
Hexanoyl-CoA,  3-Hydroxy-Hexanoyl-CoA und  trans-2-Hexanoyl-CoA  erfolgt
(Fernandez-Naveira et al. 2017b; Bengelsdorf et al. 2018). Diese Schritte kdnnten durch
ahnliche, noch nicht charakterisierte Enzyme analog zur Bildung von Butyryl-CoA
bewerkstelligt werden: Thiolase (THLAZ2*), 3-Hydroxy-Butyryl-CoA-Dehydrogenase
(HBD2*), Crotonase (CRT2*) und Butyryl-CoA-Dehydrogenase (BCD2*). Im Anschluss
kann das Hexanoyl-CoA Uuber eine Phosphotransferase (PTF2*) zum Hexanoyl-
Phosphat reagieren und unter der Freisetzung von ATP mithilfe einer Fettsaurekinase
(FAK*) zu Hexanoat umgesetzt werden. Die Reduktion der Saure Hexanoat soll
wiederum Uber eine Ferredoxin-abhangige Aldehyd:Ferredoxin-Oxidoreduktase (AOR*)
erfolgen. Die Bildung von Hexanol aus dem entstandenen Hexaldehyd soll unter
Verbrauch von 2 Reduktionsaquivalenten durch eine Alkoholdehydrogenase (ADH*)
katalysiert werden. Alternativ kdnne die Hexanolbildung wiederum direkt Uber das
Intermediat Hexanoyl-CoA erfolgen. Eine Aldehyddehydrogenase (ALDH*) und eine
Alkoholdehydrogenase (ADH*) sollen die reduktiven Schritte zum Hexaldehyd und zum

Hexanol unter Verbrauch von insgesamt 4 Reduktionsaquivalenten ibernehmen.
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Abbildung 3.4: Darstellung der autotrophen Bildung der Endprodukte fir
C. carboxidivorans ausgehend vom Acetyl-CoA mit den Enzymen: ACK (Acetatkinase),
ADH (Alkoholdehydrogenase), ADHE (Aldehyd/Alkohol-Dehydrogenase), ALDH
(Aldehyd-Dehydrogenase), AOR (Aldehyd:Ferredoxin-Oxidoreduktase), BCD (Butyryl-
CoA-Dehydrogenase), BUK (Butyratkinase), CRT (Crotonase), HBD (3-Hydroxy-Butyryl-
CoA-Dehydrogenase), FAK (Fettsdurekinase), PTA (Phosphotransacetylase), PTF
(Phosphotransferase), THLA (Thiolase). Die Enzyme zur Hexanoat/Hexanolbildung
ausgehend vom Butyryl-CoA wurden noch nicht charakterisiert und sind mit einem
zusatzlichen * gekennzeichnet. Acetyl-P: Acetyl-Phosphat, Butyryl-P: Butyryl-Phosphat,
Hexanoyl-P: Hexanoyl-Phosphat. Abgedndert nach Daniell et al. (2012);
Fernandez-Naveira et al. (2017b) und Bengelsdorf et al. (2018).
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Die Stochiometrie zur Bildung der einzelnen Produkte basierend auf CO als Substrat

sowie deren freie Enthalpie stellt sich wie folgt dar (Fernandez-Naveira et al. 2017b):
4 CO + 2 H,0 — CH3COOH + 2 CO, AG®=-154,6 kJ mol"  (3.3)
6 CO + 3 H,0 — C,Hs0OH + 4 CO, AG® =-217.4kImol’  (3.4)
10 CO + 4 H,O — CH3(CH,),COOH + 6 CO, AG° =-420,8 kJ mol"  (3.5)
12 CO + 5 H,0 — C4HyOH + 8 CO, AG° = -486,4 kJ mol"  (3.6)

16 CO + 6 H,O — CH3(CH,),COOH + 10 CO, AG®=-656,0 kJ mol’ (3.7)

18 CO + 7 H,0 — CgH430H + 12 CO, AG® =-753,0 kJ mol”  (3.8)
4 H, + 2 CO, — CH3COOH + 2 H,0 AG’=-743kJmol"  (3.9)
6 H, + 2 CO, — C,Hs0H + 3 H,O AG® =-97,0kJmol”  (3.10)

10 Hy + 4 COy — CH3(CH,),COOH + 6 H,0  AG®=-220,2kJ mol"  (3.11)
12 H, + 5 CO, — C4HgOH + 7 H,0 AG®=-2456 kJ mol'  (3.12)
16 H, + 6 CO, — CH3(CH,),COOH + 10 H,0 AG°=-341,0kdJmol’ (3.13)

18 Hy + 6 CO, — CgHy30H + 11 H,0 AG® = -395,0 kJ mol'  (3.14)

Bei Clostridien tritt die Bildung der Alkohole aus den korrespondierenden Sauren oftmals
bei niedrigem pH in der spateren Phase einer Satzkultivierung bei gleichzeitig hohen,
vorliegenden Konzentration gebildeter Sauren in undissoziierter Form auf und wird in der
Literatur neben Clostridium carboxidivorans bei Clostridium ljungdahlii (Phillips et al.
1993), Clostridium ragsdalei (Kundiyana et al. 2011), Butyribacterium methylotrophicum
(Grethlein et al. 1990) und Clostridium autoethanogenum (Abubackar et al. 2016a)
beobachtet. Diese Sauren sind in der Lage die Zellmembran wiederum zu passieren,
dort zu deprotonieren und durch Akkumulation den so lebensnotwendigen
Protonengradienten mit der Zeit zu zerstéren, was unweigerlich zum Zelltod fiihren
wirde (Dlrre 2005). Gleichzeitig haben diese freien Protonen auch negative
Auswirkungen auf die Aktivitdt unterschiedlichster Enzyme (ber Konformations-
anderungen (Herrero 1983). Daher ist die Bildung von Alkoholen durch Reduktion
organischer Sauren bei Clostridien als adaptive Antwort auf die inhibitorischen Effekte
der gebildeten Sauren zu verstehen (Jones und Woods 1986; Hartmanis et al. 1984) und

grenzt die sogenannte Solventogenese von der vorangegangenen Acidogenese ab
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(Liew et al. 2013). In der solventogenen Phase steigt der extrazellulare pH wieder an
und es ist kaum noch Wachstum zu beobachten (Ukpong et al. 2012). Diese
Verhaltensweise ermdglicht es den Zellen jedoch zu Uberleben und sich Zeit zur

Sporulation zur verschaffen (Daniell et al. 2012).

Nachdem der pH eine groRe Rolle bei der Produktbildung spielt (Mohammadi et al.
2012; Abubackar et al. 2011), sind in Abbildung 3.5 die Dissoziationsgleichgewichte flr
Essigsaure/Acetat, Buttersaure/Butyrat und Hexansaure/Hexanoat dargestellt, welche
die Anteile der protonierten und deprotonierten Saurespezies in Abhangigkeit des
jeweiligen pH zeigen. Der pH des wassrigen Mediums hat demnach eine entscheidende
Rolle fir das Vorliegen der Saureformen. Der pKs entspricht dabei dem Wert, bei dem

der Anteil der Saureform und des Saureanions gleich hoch ist.
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Abbildung 3.5: Dissoziationsgleichgewichte fir die Sauren A) Essigsaure/Acetat,
B) Buttersaure/Butyrat und C) Hexansaure/Hexanoat zur Darstellung der Anteile der
protonierten und deprotonierten Spezies in Abhangigkeit des pH mit den pKs-Werten
von 4,76 (Essigsaure), 4,82 (Buttersaure) und 4,85 (Hexansaure) fur 25 °C bei einer
lonenstérke von 0 mol L™ (Atkins und Paula 2012).
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Aber auch die gebildeten Alkohole Ethanol, Butanol und Hexanol weisen ab gewissen
Konzentrationen inhibierende Effekte auf. Wahrend fir Ethanol eine relativ hohe
Toleranz angegeben wird (Wachstum um 50 % reduziert bei Anwesenheit von 40 g L™
Ethanol (Costa und Moreira 1983), zeigen bereits vorgelegte Butanolkonzentrationen
zwischen 7 g L™ und 13 g L™ die selbigen Effekte, weswegen die Butanolbildung in der
industriellen Aceton-Butanol-Ethanol-Fermentation (ABE-Fermentation) mit Clostridien
bereits bei geringen Produktkonzentrationen von 13 gL" —20 g L™ zum Erliegen kommt
(Jones und Woods 1986; Woods 1995). Dabei wird die héhere Toxizitat von Butanol
einer erhohten Zellmembranfluiditdt zugeschrieben, welche aus der Integritat des
hydrophoben Butanol in die Phospholipidmembran und der Veranderung von
Phospholipidmembrankomponenten resultiert (Jones und Woods 1986; Lee et al. 2008a;
Bowles und Ellefson 1985; Vollherbst-Schneck et al. 1984). Da sich dieser Effekt mit der
Kettenldnge hydrophober Substanzen verstarkt, bedeutet dies eine umso starkere

Inhibierung durch Hexanol bei gleicher vorliegender Konzentration.

Mittlerweile sind Uber 100 Acetogene aus 22 Gattungen bekannt (Drake et al. 2008).
Dabei sind nur einige wenige gut charakterisiert. Neben C. carboxidivorans ist die
autotrophe Bildung von Alkoholen mit weiteren Stdmmen bekannt (Tabelle 3.1).
C. ragsdalei wurde im 100 L Mafstab mit einer Gasmischung aus H, CO und CO, im
einem Rihrkesselreaktor im Satzbetrieb kultiviert und dabei konnten Konzentrationen
von etwa 6 gL' Ethanol erreicht werden (Kundiyana et al. 2010). Ebenfalls 6 g L
Ethanol wurde bei der kontinuierlichen Kultivierung mit Zellrickhaltung von
Alkalibaculum bacchi erzielt (Liu et al. 2014). Fir C. autoethanogenum wurden 7,2 g L
Ethanol bei der kontinuierlichen Begasung mit reinem CO in einem Ruhrkesselreaktor
mit zyklischen pH-Verschiebungen sowie einer partiellen Medienerneuerung gebildet
(Abubackar et al. 2016b). Eine der hdchsten Ethanolkonzentrationen wurde mit
C. ljungdahlii in einem kontinuierlich betriebenen Rihrkesselreaktor mit Zellriickhaltung
bei der Begasung mit H, CO und CO; erreicht. Nach einer Prozesszeit von 560 h lagen
48 g L' Ethanol vor.

Die autotrophe Bildung von Butanol ist mit den Stammen C. drakei (Kisel et al. 2000),
C. scatologenes (Daniell et al. 2012), C. carboxidivorans (Bruant et al. 2010) und
Butyribacterium methylotrophicum (Grethlein et al. 1991) bekannt. Letztere erzielten
Butanolkonzentrationen von 2,7 gL' mit Zellriickhaltung in einem kontinuierlichen
Prozess. Uber genetische Modifikation wurde C. ljungdahlii zur Butanolbildung beféhigt
(Koépke et al. 2010).
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Ein weiterer acetogener Mikroorganismus, der wie C. carboxidivorans Uber die
autotrophe Hexanolbildung verflgt, ist bisher nicht bekannt. Lediglich mit dem
anaeroben Stamm C. kluyveri wird eine Hexanolbildung aus den organischen Substraten

Ethanol und Butyrat angenommen (Seedorf et al. 2008).

Das vielfaltige Produktspektrum mit der Bildung von C2-, C4- und C6-Alkoholen von
C. carboxidivorans aus gasférmigen Substraten macht es zu einem einzigartigen
acetogenen Mikroorganismus mit herausragenden Eigenschaften. Dabei liegen die
bisher hdchsten, erzielten Alkoholkonzentrationen mit diesem Stamm bei 5,55 ¢ L
Ethanol, 2,66 g L' Butanol und 1,0 g L' Hexanol (Phillips et al. 2015; Fernandez-Naveira
et al. 2016b).
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Tabelle 3.1: Zusammenstellung alkoholproduzierender Acetogene auf Basis gasférmiger

Substrate.
Substrat Referenz
Ethanolbildung
Alkalibaculum bacchi H,/CO, Allen et al. 2010
CO/CO;, Liu et al. 2012; Liu et al. 2014
Butyribacterium CO Grethlein et al. 1991; Lynd et al.
methylotrophicum 1982
Clostridium autoethanogenum Cco Abrini et al. 1994
CO, H,/CO, Cotter et al. 2009a; Abubackar et
al. 2016b
Clostridium carboxidivorans CO/CO, Liou et al. 2005; Ukpong et al.
H,/CO/CO, 2012; Hurst und Lewis 2010
Clostridium drakei H2/CO,, CO/CO, Kusel et al. 2000
Clostridium ljungdahlii H,/CO/CO, Phillips et al. 1993; Gaddy et al.

Clostridium ragsdalei

Clostridium scatologenes

H,/CO,, CO/CO,
H,/CO,/CO/N,

CO/CO,, H,/CO;,

2012; Mohammadi et al. 2012
Huhnke et al. 2010; Kundiyana et
al. 2010; Saxena und Tanner
2011

Liou et al. 2005

Sporomusa sphaeroides H,/CO, Moller et al. 1984

Sporomusa ovata H,/CO, Moller et al. 1984

Butanolbildung

Clostridium carboxidivorans Cco Liou et al. 2005; Ukpong et al.
H,/CO/CO, 2012; Bruant et al. 2010

Clostridium drakei
Clostridium scatologenes
Butyribacterium

methylotrophicum

H,/CO,, CO/CO,
H,/CO,, CO/CO,
CO

Kusel et al. 2000

Daniell et al. 2012

Grethlein et al. 1991; Worden et
al. 1991

Hexanolbildung

Clostridium carboxidivorans

H,/CO/CO,

Ramachandriya et al.
Phillips et al. 2015

2013;
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3.1.6 Medienbestandteile

Hefeextrakt wird oftmals Kultivierungsmedien zugesetzt, um den Nahrstoffbedarf der
Mikroorganismen auf einfache Weise zu decken. Hefeextrakt enthalt Oligopeptide,
Aminosauren, Kohlenhydrate, Fettsduren, Cholin und Vitamine (Fuchs 2014), wobei die
genaue Zusammensetzung je nach Charge und Bezugsquelle variiert. Unter
Verwendung von Hefeextrakt liegt somit ein Komplexmedium vor, bei dem die
Zusammensetzung nicht definiert ist. Fur die Kultivierung mit C. carboxidivorans ist
angegeben, dass der Zusatz von Hefeextrakt vorteilhaft ist, da sonst lange

Adaptionsphasen mit geringer Biomassebildung auftreten (Wan et al. 2017).

Zur Steigerung der Alkoholbildung mit Clostridien wird (neben hohen
Saurekonzentrationen und niedrigem pH) die Limitierung von Nahrstoffen zum Beispiel
Stickstoff oder Phosphor angegeben (Jones und Woods 1986; Cotter et al. 2009a).

Auch die Anpassung von Spurenelementkonzentrationen werden als ginstige Faktoren
fur die Solventogenese beschrieben (Saxena und Tanner 2011). Alle wichtigen
Schlisselenzyme des Acetyl-CoA-Stoffwechselweges sind Fe-Schwefel-Proteine und
besitzen zwischen 2 — 8 Fe-Atome pro Enzym (Ragsdale 2008; Ragsdale und Pierce
2008), weswegen der Bedarf an Eisen verglichen mit anderen Metallen wohl um
GroéRenordnungen hoher ist (Phillips et al. 2015). Nickel ist ein Teil des aktiven Zentrums
der Kohlenstoffmonoxid-Dehydrogenase (CODH) welche fiir die Fixierung von CO
verantwortlich ist (Ragsdale 2006). Die Formiat-Dehydrogenase sowie einige
Aldehyd-Oxidoreduktasen (AOR; zur weiteren Umsetzung organischer S&uren zu
Alkoholen) sind Wolfram abhangige Enzyme. Dabei ist Molybdan ein Analogon zu
Wolfram und kann in wolframhaltigen aktiven Zentren binden. Umgekehrt ist Kupfer ein
Inhibitor fir die Acetyl-CoA-Synthetase (Bramlett et al. 2003). In nachfolgender Tabelle
sind die daher die metallbindenden Enzyme des Acetyl-CoA-Stoffwechselweges in

C. carboxidivorans aufgelistet (Tabelle 3.2).
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Tabelle 3.2: Zusammenstellung von metallbindenden Enzymen im Acetyl-CoA-
Stoffwechselweg und alkoholbildenden Enzymen fir C. carboxidivorans nach der
Universal Protein Database (UniProt) und nach Bruant et al. (2010).

Enzym UniProt- Ligand/Cofaktor
Bezeichnung

Formiat Dehydrogenase Ccar_1225 Fe-S, Mo, Se
Ccar_2671

5-Methyl-THF:-CFeSP Methyltransferase Ccar_3246 Fe-S

CO-Dehydrogenase Ccar_3257 Fe-S, Ni

CoFeSP Ccar_3247, Fe-S
Ccar_3248

Acetatkinase Ccar_3990 Mg, Mn

Bifunktionelle Acetaldehyd/Alkohol- Ccar_5153 Fe

Dehydrogenase

NADH abhéangige Butanol-Dehydrogenase Ccar_0005, Fe
Ccar_0017

3.2 Stofftransport gas-flissig

Bei autotrophen Prozessen spielt der Transfer von Gaskomponenten aus der Gasphase
in die Flissigphase (und umgekehrt) eine wichtige Rolle, da die Ldslichkeiten der Gase
H, und CO in Wasser gering sind (1,5 mg L beziehungsweise 22,7 mg L™" bei 37 °C)
(Perry et al. 1997). Wegen der geringen Loéslichkeit der Gase H, und CO im Vergleich zu
O, mit 4 % beziehungsweise 66 % bezogen auf die Masse (Bredwell et al. 1999) kann
der Stofftransport gas-flissig gerade in der Gasfermentation einen limitierenden Faktor
darstellen. Lediglich die Léslichkeit von CO, (1,1 g L™", 37 °C) ist héher. Die tatséchliche
Loslichkeit von CO, ist jedoch deutlich hoéher als seine physikalische, da sich in
Abhangigkeit des pH in Wasser ein Gleichgewicht mit den gelésten Spezies
Hydrogencarbonat HCO; und Carbonat CO; Z einstellt und dieses somit in
ausreichendem Malde zur Verfligung steht. Damit besteht insbesondere nur fir die Gase

H, oder CO die Notwendigkeit zur kontinuierlichen Zufuhr tber die Gasphase.

H, oder CO muss bis zum Ort der Gasreaktion in der Bakterienzelle eine Vielzahl von
Transportwiderstanden Uberwinden, die in Abbildung 3.6 dargestellt sind (Doran 2004;
Chmiel 2011). Zunachst erfolgt der Transfer von H,/CO aus der Kernphase an die Gas-
Flissigkeits-Grenzschicht. Dann erfolgt der Phasenlbergang uber die Gas-Flussig-

Grenzschicht. Nach der Diffusion durch die Grenzschicht schliet sich die Diffusion
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durch den laminaren, die Gasblase umgebenden Flissigkeitsfiim an, bevor der
Ublicherweise konvektive Transport durch die Flissigphase hin zur Bakterienzelle
stattfindet. Nachdem die Gasmolekile wiederum die Grenzschicht um die Bakterienzelle
diffusiv Uberwunden haben, diffundieren sie Uber die Zellmembran und muissen noch
intrazellular an den Ort der Reaktion gebracht werden. Haufig wird angenommen, dass
die Stofftransportgeschwindigkeit durch den Ubergang an der Phasengrenzflache gas-
flissig bestimmt wird (geschwindigkeitsbestimmender Schritt) (Munasinghe und Khanal
2010).

Fir den Stofftransport gibt es verschiedene Modellvorstellungen (die Zweifiimtheorie,
das Penetrationsmodell und das Oberflachenerneuerungsmodell), wobei die Zweifilm-
theorie die gangigste ist (Abbildung 3.6). Bei dieser liegen folgende Annahmen
zugrunde. Auf jeder Seite der Grenzflache gibt es eine Grenzschicht (Film), durch den
der Stofftransport Uber Diffusion erfolgt. Dabei liegt thermodynamisches Gleichgewicht

fur die Ubergehende Gaskomponente an der Phasengrenzflache vor.

Gasblase

N Fliissigkeitsphase Bakterienzelle

-

2

Seeaa

Ort der Gasreaktion \
Fliissigkeitsfilm Fliissigkeitsfilm

Gas-Fliissig-Grenzschicht

Abbildung 3.6: Transfer von Gasmolekulen durch die Flissigphase zur Bakterienzelle:
1) Transport von der Kernphase der Gasblase an die Gas-Flissig-Grenzschicht,
2) Transport Uber die Gas-Flissig-Grenzschicht, 3) Diffusion durch den die Gasblase
umgebenden Flissigkeitsfilm, 4) konvektiver Transport durch die Flissigkeitsphase,
5) Diffusion durch den laminaren Flussigkeitsfiim der Zelle, 6) Diffusion Uber die
Zellmembran, 7) intrazellularer Transport zum Ort der Gasreaktion.
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Abbildung 3.7: Darstellung des Zweifiimmodells mit dem gasseitigen Partialdruck p; und
der GelGstkonzentration c¢;; in der Kernstromung der FlUssigphase sowie dem
dazugehdrigen Partialdruck und Konzentrationen an der Phasengrenzflache p; und C;,I
bei Grenzschichtdicken von &4 und &

Fir die Phasengrenzflaichen werden laminare Strémungen angenommen. Fir die
Phasenkerne wird die Annahme einer vollstdndigen Durchmischung getroffen, sodass
die Konzentrationen konstant sind. Die Diffusion des Gases in die Flissigphase erfolgt
so lange, bis die Geldstgaskonzentration die Sattigungskonzentration in der
Flissigphase erreicht hat. Wenn die Diffusionskoeffizienten in der Gasphase viel groRer
sind als in der Flussigphase, kann die Diffusion durch die gasseitige Grenzschicht
vernachlassigt werden. Daraus folgt, dass der Stoffibergangskoeffizient k Uber die
Phasengrenze dem flissigkeitsseitigen Stofflibergangskoeffizienten k. entspricht
(Chmiel 2011; Storhas 1994) und die Gaseintragsrate kann in Abhangigkeit der
Phasengrenzflaiche und dem treibenden Konzentrationsgefalle (Differenz aus
Sattigungskonzentration in der Flussigphase und der Geldstkonzentration in der
Kernstromung der Flussigkeitsphase) wie folgt definiert werden.

Ag

MTR =k, v (cg- Cq) (3.19)

MTR Massentransferrate, g L h”

ke flissigseitiger Stoffiibergangskoeffizient, m h”
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Ay gasseitige Phasengrenzflache, m?

V Flissigkeitsvolumen, m?

c; Sattigungskonzentration in der Fliissigphase, g L™

Cq Geldstkonzentration in der Kernstrdmung der Fliissigkeitsphase, g L™

Wird das Verhaltnis von Agund V als spezifische auf das Flissigkeitsvolumen bezogene
Austauschflache a bezeichnet und mit dem Stoffibergangskoeffizienten k. zum
Stofftransportkoeffizienten k,.a zusammengefasst, so lassen sich die Gaseintragsraten
der verschiedenen Gase H, und CO (HTR und COTR) wie folgt lokal bestimmen.

HTR = k.a - (cy, - Chy) (3.16)
COTR =k.a - (cgo - Cco) (3.17)

Neben dem treibenden Konzentrationsgefalle stellt der ka stellt ein Mal flr die
Geschwindigkeit des Gaseintrags in das Flissigmedium dar. Je gréRer die
Austauschflache zwischen Gasphase und FlUssigphase ist, desto hoéher ist der
Gaseintrag bei konstantem Konzentrationsgefalle, weswegen die Grofie der Gasblasen
hierbei eine Rolle spielt. Die Dispergierung der Gasblasen in der Flissigphase sollte
madglichst hoch sein. Diese kann bei Riihrkesselreaktoren durch hohen Leistungseintrag

(Ruhrerdrehzahl) erreicht werden (Hass und Poértner 2011).

Die Geldstkonzentration von Gasen in der Flissigphase kann mithilfe des Henry’schen
Verteilungskoeffizienten und dem Partialdruck bestimmt werden (3.18). He ist abhangig

von der Temperatur und den in Wasser gelésten Komponenten.

c; =He - p (3.18)
He Henry’scher Verteilungskoeffizient, mol L™ bar™
Ci Geldstkonzentration des Gases i, mol L™

pi Partialdruck der Gaskomponente i, bar
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Dabei berechnet sich der Partialdruck einer Komponente i Gber den Anteil des Gases i
und dem Gesamtdruck mittels des Gesetzes nach Dalton (3.19), welches fir ideale

Gase gliltig ist.

P;=X"P (3.19)

p Gesamtdruck, bar

X Molanteil des Gases i, mol mol™

Der Druck ist dabei eine Funktion der Wasserhdhe Uber der Gasblase und wird als
hydrostatischer Druck bezeichnet. Damit wird bei konstanter Gaszusammensetzung der
Partialdruck zu einer Funktion der Hohenposition im Reaktor und berechnet sich wie
folgt (3.20).

p(H) = p-g-h +p, (3.20)
p(H) Druck in Abhangigkeit der Hohe H, bar
H Hohe zwischen dem betrachteten Punkt und dem Flussigkeitsspiegel, m
o Dichte der Fliissigkeit, kg m™
g Erdbeschleunigung, m s

Po Druck auf der Flussigkeitsoberflache, bar
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3.3 Reaktoren fiir die Gasfermentation

Rihrkesselreaktoren sind die am gangigsten eingesetzten Reaktoren (engl.: stirred-tank
reactor, STR). Die Gasdispergierung erfolgt dabei nicht nur durch das am Reaktorboden
befindliche Begasungsorgan selbst, sondern auch durch die Rihrorgane. Damit wird
eine kontinuierliche Begasung der Flissigphase sowie Homogenisierung innerhalb des
Kessels gewahrleistet. Die Art der eingesetzten Ruhrertypen bestimmt dabei das
Stréomungsprofil (radial oder axial) (Zlokarnik 1999). Héhere Ruhrerdrehzahlen flhren
dabei zu kleineren Gasblasen, was die Austauschflache zwischen der Gasphase und der
Flissigphase vergréfert. Zusammen mit turbulenten Stromungsverhaltnissen wird so
der Stoffibergang gas-flissig verbessert. Gleichzeitig verringert sich die
Auftriebsgeschwindigkeit dieser kleinen Blasen, was zu einer langeren Verweilzeit in der
Flissigphase flhrt (Munasinghe und Khanal 2010). Durch Auswahl eines hohen
Schlankheitsgrades (Verhaltnis von Reaktorhéhe zu Reaktordurchmesser) kann dies
nochmals erhéht werden (Chmiel 2011). Dies fuhrt jedoch zu hydrostatischem Druck.
Nachteilig beim Einsatz von Ruhrkesselreaktoren ist jedoch eine inhomogene

Energiedissipationsverteilung.

Im Blasensaulenreaktor (engl.: bubble column reactor, BCR) befinden sich keine
mechanisch bewegten Teile (Ruhrerorgane) zur Durchmischung. Der Leistungseintrag
erfolgt lediglich Uber die Gasexpansion (statische Gasverteiler (ber den
Reaktorquerschnitt (zum Beispiel Sinterplatten). Die Gasexpansion Gbernimmt auch die
Durchmischung des Reaktorinhaltes. Blasensaulenreaktoren sind zylindrische Kessel mit
deutlich gréRerer Hohe als Durchmesser. Blasensaulen haben gegentber
Ruhrkesselreaktoren eine deutlich homogenere Energiedissipationsverteilung, sodass
lokale Energiedissipationsmaxima deutlich geringer sind. Blasensaulenreaktoren sind
aufgrund ihrer einfachen Bauweise, ihrer geringen Betriebs- und Instandhaltungskosten
in der Industrie fur grolRe Reaktorvolumina sehr beliebt (Doran 2004). Allerdings muss
bei hohen Gasgeschwindigkeiten die Rickvermischung von Gas durch zirkulierende

Flussigkeit in Kauf genommen werden.

Gas-Lift-Reaktoren sind spezielle Blasensaulenreaktoren, bei denen durch die
Einbringung eines Leitrohrs ein innerer und aulRerer Umlauf entsteht. Damit wird nur ein
Teil des Reaktorquerschnitts zur Begasung verwendet (engl: riser). Beim Eintreten des
aufsteigenden Gases in den Kopfraum bewirkt die hydrostatische Druckdifferenz
zwischen begaster und nicht begaster Flussigphase eine Pumpwirkung, die eine
Flussigkeitsumwalzung zur Folge hat. An der Flissigkeitsoberflache verlassen

Gasblasen die Flussigphase, sodass in der unbegasten Zone (engl.: downcomer)
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gasblasenfreie Flissigkeit wieder zurick stromt und damit eine Rezirkulation der
Flissigphase ermdoglicht wird. Gas-Lift-Reaktoren weisen gegenlber Blasensaulen-
reaktoren bei ausreichend hoher Flussigkeitsgeschwindigkeit ein besseres Mischungs-
verhalten auf (Doran 2004).

Membranreaktoren werden haufig kontinuierlich betrieben und dienen dabei der
Zellrickhaltung bei gleichzeitigem Produktabzug (Chmiel 2011). Gegentber
kontinuierlichen Prozessen ohne Zellriickhaltung kdénnen die Produktkonzentrationen
durch den Verbleib der Zellen im Reaktor erhoht werden. Hierzu werden
Mikrofiltrationsmembranen verwendet, die entweder in den Reaktor integriert werden
oder als externe Membranmodule im Bypass des Reaktors eingesetzt werden, um die
Verweilzeitentkopplung von Biomasse und Flissigphase zu gewahrleisten. Der stabile
Betrieb kann durch die Querstromfiltration lange aufrecht erhalten werden, da die
Uberstréomung so eingestellt werden kann, dass die Schichtdicke des Filterkuchens aus
sedimentierten Zellen gering gehalten werden kann und das sogenannte “Biofouling*
verhindert. Beim Einsatz von externen Membranmodulen wird das Reaktionsvolumen
Uber eine Pumpe in das Membranmodul geleitet. Die zellfreie Kultursuspension mit den
Produkten (Permeat) wird in einen Sammelbehalter geleitet, wahrend die Zellen
(Retentat) wieder zurtick in den Reaktor gefiihrt werden. Diese Betriebsart ermdglicht bei

Bedarf auch den schnellen Austausch von Membranmodulen (Chmiel 2011).

Bei einem Festbettreaktor werden Zellen an einem den Reaktor flllenden
Packungsmaterial/Tragermaterial immobilisiert. Die Flissigphase wird kontinuierlich in
den Reaktor eingetragen und wieder abgefiihrt. Diese Aufgabe wird von Pumpen
Ubernommen. Die Flissigphase hierbei kann entweder am Reaktordeckel oder am
Reaktorboden eingetragen werden und bildet eine kontinuierliche flissige Phase
zwischen den Partikeln des Packungsmaterials aus. Gangigerweise wird die
Flissigphase rezykliert. Das Tragermaterial sollte weder kompressibel noch
deformierbar sein, um den Flissigkeitsstrom durch das Festbett sicherzustellen und
porés genug sein, um genlgend Flache zur Immobilisierung bereitzustellen. Fir die
Gasfermentation muss die Begasung bei Festbettreaktoren aufgrund der geringen
Gasloéslichkeiten direkt erfolgen (anstelle der Begasung von Medium in zusatzlichen

externen Kesseln).

Der Rieselbettreaktor (engl.: trickle bed reactor, TBR) ist eine Variante des
Festbettreaktors. Flissigkeit wird am oberen Ende des Festbettreaktors eingespriht

oder getropft und fliet dann als Rinnsal durch das Festbett. Die Gasphase wird bei
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einem Rieselbettreaktor als kontinuierliche Phase in den Reaktor eingetragen. Uber den

Einsatz einer Pumpe kann die FlUssigkeit rezykliert werden (Doran 2004).

Wie in der Literatur berichtet, wurde C. carboxidivorans bereits in einer Vielzahl von
verschiedenen Reaktorkonfigurationen kultiviert (Tabelle 3.3). Ukpong et al. (2012)
untersuchten im Ruhrkesselreaktor unter pH unkontrollierten Bedingungen (pH, = 5,75)
die Bildung von Alkoholen und erreichten dabei Konzentrationen von 3,66 g L™ Ethanol
und 0,52 g L Butanol nach etwa 175 h beziehungsweise 270 h im Satzverfahren. Unter
pH kontrollierten Bedingungen (pH = 5,75) erreichte eine andere Forschungsgruppe im
Rihrkesselreaktor mit CO als alleiniges autotrophes Substrat bei einer
Prozesstemperatur von 33°C im Satzbetrieb die bisher hdéchsten Alkohol-
konzentrationen mit 5,55 g L' Ethanol und 2,66 g L' Butanol nach einer Prozesszeit von
knapp 250 h (Fernandez-Naveira et al. 2016b). Parallel dazu flhrten sie auch einen
Satzprozess bei pH 4,75 durch. Dabei waren zwar die erzielten Alkoholkonzentrationen
geringer, die zellspezifischen Raten zur Bildung von Ethanol und Butanol jedoch héher
(1,6 geton 9srv h™; 0,07 geron Gstv ' h™"). In beiden Fallen nahmen sie einen partiellen
Medienaustausch mit Zellriickhaltung wahrend der Kultivierung vor (wiederholtes
Satzverfahren), was zunachst zu einer Verdinnung der Produktkonzentrationen flhrte
und anschlieBend zu einem leichten Anstieg der Saurekonzentrationen bei
gleichbleibender Biotrockenmassekonzentration. In einer weiteren Forschungsarbeit im
kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor im Satzverfahren berichten sie zudem neben
der Ethanol- und Butanolbildung von der Hexanolbildung (0,85gL") mit
C. carboxidivorans nach einer Prozesszeit von etwa 250 h (Fernandez-Naveira et al.
2017a).

Ein kontinuierlicher Prozess im 3-L-Rihrkesselreaktor wurde von Ahmed et al. (2006)
beschrieben. Unter der Verwendung einer Verdiinnungsrate von 0,0072 h™ und einem
aus der Biomassevergasung von Rutenhirse gewonnenen Synthesegas mit Spuren von
CH,4, C,H,, C,H,4, CoHg und NO wurden bei einem Start-pH von 5,75 und einer Kontrolle
auf einen minimalen pH von 5,25 nach 10 Tagen Prozesszeit 12 g gsrw Acetat und
2ggerv' Ethanol erzielt. Dabei wurde ein Filter mit einer PorengréRe von 0,025 pm
vorgeschaltet, wodurch Verunreinigungen durch Asche oder Teer zurlckgehalten
wurden. Ein Filter mit einer Porengrof’e von 0,2 um konnte hingegen diese Aufgabe
nicht mehr erfillen und die Zellkonzentration begann deutlich zu sinken. Ein weiterer
kontinuierlicher Prozess im Rihrkesselreaktor mit C. carboxidivorans ist beschrieben

(Shen et al 2017). Mit  einer = Synthesegaszusammensetzung von
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CO:H2:CO2:N, = 20:5:15:60 wird flr eine Verdlnnungsrate von 0,96 d' eine erzielte

Ethanolkonzentration von 2,1 g L™ bei einer Produktivitat von 1,98 g L d” angegeben.

Daneben wurden in der Literatur auch Prozesse mit C. carboxidivorans im
kontinuierlichen Blasensaulenreaktor beschrieben. Neben einem Produktabzug wurde
ein Teil des ablaufenden Reaktionsmediums in einer Rezirkulationsschleife dem Reaktor
wieder zugefiihrt. Mit einer Verdiinnungsrate von 0,023 h™"' (Datar et al. 2004)
beziehungsweise 0,026 h™" (Rajagopalan et al. 2002) erreichten beide Forschungs-
arbeiten ahnliche Ethanolkonzentrationen (1,6 g L™'). Wahrend Rajagopalan et al. (2002)
mit einer Gaszusammensetzung von CO:CO,:N, (25:15:60) arbeiteten, waren in dem
von Datar et al. (2004) verwendeten Synthesegas neben zusatzlichem H, auch geringe
Anteile an CH, enthalten (CO:H,:CO2:N,:CH, = 14,7:4,4:16,5:56,8:4,2).

Zellrickhaltende Prozesse in einem sogenannten kontinuierlichen Hohlfaser-
membranbiofilmreaktor fihrten zu beachtlicher Ethanolbildung (Shen et al. 2014b).
Dabei befand sich ein Hohlfasermembranmodul mit einer aktiven Membranoberflache
von 1,4 m? im Bypass zu einem 7,5 L-Rihrkesselreaktor. Das Gesamtarbeitsvolumen
des Systems betrug 8 L. Wahrend der ersten 48 h befanden sich die Zellen im
Ruhrkesselreaktor (Reservoirkessel) bei kontrolliertem pH 6,0 und einer angewandten
Gaszusammensetzung von 20% CO, 5% H,, 15% CO,, 60% N,. Dabei fand keine
Rezirkulation zwischen dem Ruihrkesselreaktor und dem Membranmodul statt.
AnschlieRend wurde die Rezirkulation zwischen dem Rihrkessel und dem
Membranmodul gestartet und der pH zwischen pH 4,5 und pH 5,5 geregelt. Die
Begasung erfolgte anschlielend Uber das Hohlfasermembranmodul am unteren Ende
der Einheit in das Lumen. Das Abgas wurde sodann in den Kopfraum des
Ruhrkesselreaktors geleitet und verliel3 diesen wiederum. Sobald sich die suspendierten
Zellen an der Membranoberfliche des Moduls angelagert hatten, wurde der
kontinuierliche Betrieb gestartet. Die Untersuchungen fanden bei verschiedenen
Volumenstrdmen  zur  Medienrezirkulation (50 — 500 mL min™"),  verschiedenen
Verdinnungsraten (0,12d"-0,96d") und unterschiedlichen Synthesegas-
volumenstrémen (50 — 500 mL min™) statt. Die hdchste erzielte Ethanolkonzentration lag
bei 23,93 g L bei einem Ethanol zu Acetat-Verhaltnis von 4,79.

Eine Zellimmobilisierung in einem Monolithen aus Cordierit fiihrten Shen et al. (2014a)
durch. Dabei wurde das Tragermaterial in einem zylinderférmigen Plexiglasrohr befestigt
und befand sich extern zum 7,5 L-Rihrkesselreaktor. Das Arbeitsvolumen des
Gesamtsystems betrug 8 L. Analog zu Shen et al. (2014b) befanden sich die Zellen

wahrend der ersten 48 h im Ruhrkesselreaktor bei kontrollietem pH 6,0 mit
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kontinuierlicher Begasung (CO:H,:CO.:N, = 20:5:15:60), jedoch ohne Rezirkulation der
Flissigphase zwischen dem Rihrkesselreaktor und dem Membranmodul. Nach 48 h
wurde die Rezirkulation mit 500 mL min™ gestartet und die Begasung wurde vom
Ruhrkesselreaktor zu einem Mikrodiffusor am Boden der Monolitheinheit gewechselt.
Das Abgas wurde schlieRlich in den Kopfraum des Rihrkesselreaktors eingebracht und
verlie® diesen wieder. Nach 15 Tagen war die Biofilmbildung abgeschlossen und der
kontinuierliche Betrieb mit Verdiinnungsraten von 1,5 — 7,5 h” gestartet. Mit diesem
Versuchsaufbau wurden Maximalkonzentration von 4,89 gL Ethanol und 3,05gL"

Acetat gewonnen.

Einen kontinuierlichen Tauchtropfkérper verwendeten Shen et al. (2017). Dabei wurde
ein horizontal liegender zylindrischer Kafig gefillt mit Tragermaterial aus Polyethylen zur
Halfte in die Flussigphase (1,5L) getaucht, sodass eine kontinuierliche Rotation des
Kafigs das abwechselnde Eintauchen in die Flussigkeit und die Exposition der Fllkérper
im Kopfraum bewirkte. Zur Begasung wurde eine Gaszusammensetzung von
CO:H,:C0O4:N, = 20:5:15:60 verwendet. Der pH wurde fiir die ersten 48 h auf pH 6,0
geregelt, anschliellend zwischen pH 4,5 und pH 5,5. Nach 7 Tagen im Satzbetrieb zur
Biofilmausbildung wurde der kontinuierliche Betrieb gestartet. Sie variierten die
Drehgeschwindigkeit der Kafigeinheit (5 — 100 rpm), den Absolutdruck im Kopfraum
(16,7 — 29,7 psi) sowie die Verdiinnungsrate (0,12 —2,00d™") bei einer spezifischen
Oberflache von 500 m™ und erzielten damit bis zu 7 g L Ethanol bei einer Produktivitét
von6,7gL"d".



Tabelle 3.3: Gasfermentationsprozesse mit C. carboxidivorans in unterschiedlichen Reaktorsystemen.

ce

Reaktorsystem Gaszusammensetzung, pH Produktkonzentrationen Referenz
(viv, %)
Ruhrkesselreaktor, CcO 5,75 1,20 g L Acetat Fernandez-Naveira et al.
Satzverfahren (100) 5,55 g L Ethanol 2016b

0,30 g L Butyrat
2,66 g L' Butanol

Riihrkesselreaktor, CO:CO3:H2:N, 5,75 0,59 L™ Acetat Fernandez-Naveira et al.

Satzverfahren (20:20:10:50) 2,7 g L™ Ethanol 2017a
0,35 g L Butyrat
1,9 g L™ Butanol
0,2 g L Hexanoat
0,85 g L™ Hexanol

Riihrkesselreaktor, CO/Hy/CO,/Ny 5,75 (pHo) 1,98 g L' Acetat Ukpong et al. 2012

Satzverfahren (20:5:15:60) 0,06 g L' Butyrat
3,66 g L™ Ethanol

0,52 g L™ Butanol

Riihrkesselreaktor, CO/COy/H/N, 5,85 (pHo) 12g gBTM'1 Acetat Ahmed et al. 2006
kontinuierlich (16,5:15,5:5:56) >5,25 2 g gsrw ' Ethanol

uabe|punlc) ayosneloay |




Reaktorsystem Gaszusammensetzung, pH Produktkonzentrationen Referenz
(V/V, o/o)
Riihrkesselreaktor, CO/Hy/CO,/Ny 6,0 2,1g L Ethanol Shen et al. 2017
kontinuierlich (20:5:15:60)
Blasensaulenreaktor, CO/H,/CO,/No/CH4 58(0-44d) 1,29 L Butyrat Datar et al. 2004

kontinuierlich

Blasensaulenreaktor,

kontinuierlich

Hohlfasermembran-
biofilmreaktor,

kontinuierlich

Monolithbiofilmreaktor,

kontinuierlich

Tauchtropfkorperreaktor,

kontinuierlich

(14,7:4,4:16,5:56,8:4,2)

CO/CO,/N,
(25:15:60)

CO/H,/CO,/N,
(20:5:15:60)
CO/H,/CO,/N,

(20:5:15:60)

CO/H,/CO,/N,
(20:5:15:60)

>5,4 (4 d — Ende)

5,75 (pHo)
>5,3

6,0 (0—2d)
4,555 (2 d - Ende)
6,0 (0—2d)

4,5-5,5 (2 d — Ende)

6,0 (0 -2 d)
4,5-5,5 (2 d — Ende)

1,6 g L™ Ethanol

1,6 g L™ Ethanol
1,1 g L Butanol

23,98 g L' Ethanol
0,45 g L' Butanol
4,89 g L™ Ethanol

3,05 g L" Acetat

7 g L™ Ethanol

Rajagopalan et al. 2002

Shen et al. 2014b

Shen et al. 2014a

Shen et al. 2017
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3.4 Bioprozesstechnische Grundlagen

In diesem Kapitel soll auf die Bilanzierung im idealen Ruhrkesselreaktor, die Kinetik von
Wachstum und Produktbildung, sowie die Bilanzierung im Satzverfahren und bei
kontinuierlichen Prozessen eingegangen werden. Sofern nicht anders beschrieben,

werden diese Beschreibungen vorwiegend nach Chmiel (2011) dargestellt.

3.4.1 Bilanzierung im idealen Riihrkesselreaktor

Bioreaktoren werden zur Stoffumwandlung mithilfe von Biokatalysatoren eingesetzt. Ein
gangiger Bioreaktor ist der Riuhrkesselreaktor. Ideale Rihrkesselreaktoren werden als
isotrop, isotherm und isobar verstanden, das heil3t es liegt eine ideale Durchmischung
vor, bei der alle physikalischen Eigenschaften des Reaktorinhalts sowie die
Reaktionsgeschwindigkeiten raumlich konstant sind. Die Massenbilanz eines idealen

Rihrkesselreaktors ist in Gleichung (3.21) angegeben.

dm; d(¢-V) (3.21)
d_tl = T = Fein"Ciein - Faus Ciaus * iV

Ci Konzentration der Komponente i, g L

V Reaktionsvolumen, L

Fein Faus Zulaufvolumenstrom beziehungsweise Ablaufvolumenstrom, L h'

Ci.ein» Ciaus Konzentration der Komponente i im Zulauf- beziehungsweise

Ablaufvolumenstrom, g L™

r Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente i, g L™ h™

Basierend auf diesem Prozessmodell ldsst sich die Massenbilanz fir die
unterschiedlichen Betriebsweisen (Satzverfahren, Zulaufverfahren, kontinuierliches
Verfahren) l6sen. Als Komponenten i werden das Substrat S, das Produkt P und die
Biomasse X verstanden. Im Rahmen dieser Arbeit wurden Satzprozesse sowie
kontinuierliche Prozesse durchgefiihrt. Auf die Lésung der Massenbilanzen wird im

jeweiligen Kapitel eingegangen.
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3.4.2 Kinetik von Wachstum und Produktbildung

Wachstum kann bei Bakterien mit der Zunahme der Zellzahl gleichgesetzt werden.
Dabei wird von einem unstrukturierten (keine Substrukturen) und unsegregiertem
(Zelleigenschaften als Mittelwerte der Population) Modell ausgegangen. Die

Wachstumsrate ry unter nicht-limitierenden Bedingungen wird wie folgt beschrieben:

= dox _ o, (3.22)
dt
Iy Wachstumsrate, g L™ h”’
Cx Biomassekonzentration, g L™
t Prozesszeit, h
M zellspezifische Wachstumsrate, h™

Dadurch wird die zellspezifische Wachstumsrate definiert.

1 do .29
H _CX dt

In der Regel ist das Wachstum jedoch von einer limitierenden Nahrstoffquelle, meist
einer Kohlenstoffquelle, begrenzt. Der formalkinetische Ansatz nach Monod (1949) liefert
dabei eine Sattigungsfunktion nach Gleichung (3.24) fir den Zusammenhang zwischen
zellspezifischer Wachstumsrate in Abhangigkeit einer limitierenden Substratkonzen-
tration c;. Dabei gibt die Sattigungskonstante Ks die Konzentration an, bei der die
spezifische Wachstumsrate den halbmaximalen Wert annimmt. Bei hohen Werten von cs
im Vergleich zu Kg nahert sich die zellspezifische Wachstumsrate der maximalen
zellspezifischen Wachstumsrate an. Wird die Substratkonzentration hoch, kann diese
inhibierend wirken und der Ansatz nach Monod muss um eine Inhibierungskonstante K,

erweitert werden (Andrews 1968).

_ Cs 3.24

M= Mmax " CotKg (3:24)

_ Cs 3.25

M= Hmax” o2 ( )
cstKg+ 2

K
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Mmax maximale, zellspezifische Wachstumsrate, h™
Cs Substratkonzentration, g L™
Ks Sattigungskonstante, g L™
K Inhibierungskonstante, g L
pmax
_— Monod
= /
< ’_\\
Andrews

KS KI Cs, g L1

Abbildung 3.8: Sattigungsfunktion mit einem limitierenden Substrat nach Monod
(Monod 1949) sowie Funktion der Substratiberschussinhibierung nach Andrews
(Andrews 1968).

Analog zur Wachstumsrate koénnen die Bildungs- und Aufnahmeraten fur eine
Komponente i definiert werden. Dabei bezeichnen r; (oft auch Q;) die volumetrischen

Raten und q;die zellspezifischen Raten.

_dei (3.26)
i =g~ 9t

ri volumetrische Aufnahme-/Bildungsrate der Komponente i, g L™ h™

qi zellspezifische Aufnahme-/Bildungsrate der Komponente i, g g”' h”’

Mit dem Verhaltnis dieser Raten lassen sich die Ausbeutekoeffizienten der Komponente i

gegenuber der Komponente j berechnen.
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_de _ni_q (3.27)
VT4 "5 Ty
i T4
Yij spezifischer Ausbeutekoeffizient der Komponente i gegeniiber j, g g

3.4.3 Satzbetrieb im Riihrkesselreaktor

Als Satzbetrieb wird ein Reaktionssystem verstanden, bei dem die Flissigphase ein
geschlossenes System darstellt und das Reaktionsvolumen nach Prozessbeginn als
konstant angenommen wird (Vg = konst; Fe, = Faus = 0). Zugabe von Titrationsmittel zur
Korrektur von pH oder Antischaummittel werden vernachlassigt. Das Medium muss bei
einem Satzprozess alle zum Wachstum notwendigen Nahrstoffe bereitstellen. Die
Massenbilanz nach Gleichung (3.21) fir die Komponente i (Biomasse X, Substrat S

Produkt P) vereinfacht sich bei einem Satzprozess zu:

dCi _
gt h (3.28)

Damit lassen sich aus den Konzentrationsanderungen der Komponenten i die
Umsatzgeschwindigkeiten als Funktion der Prozesszeit bestimmen. Liegt ausreichend
Substrat vor, ist die spezifische Wachstumsrate y nach dem Modell von Monod maximal
und die Lésung der Differentialgleichung (3.23) liefert die Biomassekonzentration cx in

der exponentiellen Wachstumsphase.

Cx =Cxpo'€ Hmax 't (3.29)

Cx,0 Anfangsbiomassekonzentration, g L

Wahrend dieser exponentiellen Wachstumsphase ist die spezifische Wachstumsrate p
konstant. Dies wird durch halblogarithmische Auftragung der Biomassekonzentration
gegenuber der Zeit in der Wachstumskurve (Abbildung 3.9) deutlich (Monod 1949).
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Abbildung 3.9: Darstellung der unterschiedlichen Wachstumsphasen im Satzbetrieb:
Verzoégerungsphase, Ubergangsphase |, exponentielle Phase, Ubergangsphase I,
stationare Phase, Absterbephase.

In der Verzégerungsphase, passen sich die Bakterien an die Reaktionsbedingungen an.
Wachstum setzt erst in der Ubergangsphase | ein. In der exponentiellen Phase findet
unlimitiertes Wachstum statt und es stellt sich eine konstante Wachstumsrate (Umax) €in.
Wird das Substrat limitierend, tritt das Ende der exponentiellen Wachstumsphase ein.
Dabei ist cs nicht mehr viel groRer als Ks Nach dieser Ubergangsphase Il wird die
stationdre Phase erreicht, in dem sich Wachstumsrate und Absterberate der Zellen die
Waage halten, wodurch die Biomassekonzentration konstant bleibt. Schliellich
Uberwiegt das Absterben der Zellen durch Lyse und die Biomassekonzentration sinkt
(Absterbephase).

3.4.4 Kontinuierliche Prozessfiihrung im Riihrkesselreaktor

Kontinuierliche Prozess sind offene Systeme, bei denen kontinuierlich Zulaufmedium mit
Reaktionskomponenten in den Reaktor eingetragen und ein Ablaufstrom kontinuierlich
ausgetragen wird. Bei idealer Durchmischung besitzt jedes Flissigkeitselement im
Reaktor dieselbe Zusammensetzung wie im Ablaufstrom. Nach einer gewissen Zeit stellt
sich ein FlielRgleichgewicht (engl.: steady state) ein, bei dem die Konzentrationen fir die

Komponenten i konstant sind und die Stoffflisse sich nicht mehr andern (dci/dt = 0).

Wenn der Zulauf- und der Ablaufvolumenstrom konstant ist (Fei, = Faus), wird das

Volumen im Reaktor konstant und es lasst sich die Verdinnungsrate D definieren. Der

Kehrwert der Verdunnungsrate D wird als mittlere hydraulische Verweilzeit T bezeichnet.
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_F 1 (3.30)
P=v"z
D Verdiinnungsrate, h™
F Zulaufvolumenstrom des Zulaufmediums, L h™’
T mittlere hydraulische Verweilzeit, h
Mit der Verdiinnungsrate D vereinfacht sich die Massenbilanz zu:
ri = D- (Ci,aus' Ci,ein) (3-31)

Unter der gangigen Annahme eines sterilen Zulaufmediums (cxen=0) und der
Verwendung von Gleichung (rx = u - cx), entspricht die spezifische Wachstumsrate im

FlieBgleichgewicht der Verdinnungsrate (u = D).

Uber die Verdiinnungsrate (chemostate Betriebsweise) Iasst sich die Wachstumsrate
einstellen. Wenn D < p ist, stellt sich ein stabiler Zustand ein. Wenn D >y, findet ein
Auswaschen der Zellen aus dem Reaktor statt, da diese schneller ausgetragen werden
als durch Wachstum neu gebildet werden. Daher kann die Verdlnnungsrate nur bis zu
einer kritischen Verdinnungsrate D. in Abhangigkeit der maximalen Substrat-

konzentration (Cs = Csin) €erhoht werden.

Der FlieRgleichgewichtszustand eines kontinuierlichen betriebenen Rihrkesselreaktors

tritt ein, wenn 99,9 % der Volumenelemente des Reaktorinhaltes ausgetauscht wurden.
Dies ist der Fall, wenn in etwa 5 mittlere hydraulische Verweilzeiten T vergangen sind.

(Mller-Erlwein 2007).

Eine Ruhrkesselkaskade entsteht durch Hintereinanderschalten mehrerer kontinuierlich
betriebener Rihrkesselreaktoren. Dadurch kann die Aufteilung des Gesamtvolumens in
mehrere Kessel mit unterschiedlichem Reaktionsvolumen realisiert werden, In den
unterschiedlichen Reaktoren kénnen unterschiedliche Reaktionsbedingungen herrschen.
Das System erlaubt die Entkopplung von idealen Reaktionsbedingungen und
notwendigen Neben- beziehungsweise Zusatzreaktionen (Storhas 1994). Eine
Hintereinanderschaltung von unendlich vielen Reaktoren in einer Kaskade kommt dem

kinetischen Verhalten eines idealen Rohrreaktors mit Pfropfenstrdomung gleich.
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4 Material und Methoden

Im folgenden Abschnitt werden die in dieser Arbeit verwendeten Methoden dargestellt.
Genauere Spezifikationen verwendeter Gerate und Materialien finden sich im Anhang in
den Abschnitten 10.4 und 10.5, die Zusammensetzungen verwendeter Medienzusatze
und Puffer in Abschnitt 10.3 des Anhangs.

4.1 Anaerobes Arbeiten

Fir die Kultivierung obligat anaerober Stdmme sind anaerobe Arbeitstechniken (Hungate
1976) unerlasslich, um die die Anwesenheit von Sauerstoff zu minimieren. Fur offene
Arbeitsschritte mit C. carboxidivorans oder der Herstellung anaerober Losungen wurde
daher mit einer Anaerobwerkbank mit einer flexiblen Plane aus Polyvinylchlorid (Toepffer
Laborsysteme GmbH, GoOppingen) bei einer Arbeitsatmosphare aus Formiergas (95 %
Stickstoff, 5 % Wasserstoff) gearbeitet. Umwalzpumpen sorgten dabei fur die
kontinuierliche Durchmischung der Gasatmosphare. Eindringender Sauerstoff wurde an
den installierten Palladiumkatalysatoren mit Wasserstoff zu Wasser umgesetzt und an
Trockenperlen gebunden. Die Trockenperlen befanden sich dabei in speziellen
Einsatzen der Umwalzpumpe (StakPak) und wurden in regelmaRigen Abstanden bei
einer Temperatur von 170°C fir 7h in einem Trockenschrank regeneriert. Die
Luftfeuchtigkeit wurde durch Sensoren angezeigt. Die Konzentrationen von Wasserstoff
und Sauerstoff innerhalb der Anaerobwerkbank wurden Uber Gasmessgerate im
ppm-Bereich kontrolliert. Fur eine keimarme Umgebung wurden HEPA-Filter (engl.: high
efficiency particulate arrestance filter) eingesetzt (Speers et al. 2009). Bakterien, Gerate,
Verbrauchsmaterial und Medien konnten Uber zwei unterschiedlich groRe Schleusen
eingebracht, sowie ausgeschleust werden. Dabei wurde die jeweilige Schleuskammer
durch dreimaliges Evakulieren und jeweils anschlieRender Beflllung mit Formiergas fur
das anaerobe Arbeiten mit den darin befindlichen Materialen vorbereitet.
Verbrauchsmaterial aus Kunststoff (zum Beispiel Pipettenspitzen, Zentrifugenréhrchen,
sterile Einwegspritzen und -kanilen) wurden mindestens 24 h in der Anaerobwerkbank

vor Benutzung gelagert, damit sich darin enthaltener Sauerstoff herauslésen konnte.
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Abbildung 4.1: Anaerobwerkbank mit (1) Gasmessgerat fur H, und Oy,
(2) Geblaseeinheiten mit Palladium-Katalysatoren und HEPA-Filter, (3) Schleus-
kammern.

4.2 Medienherstellung

Fir die Kultivierung von C. carboxidivorans wurde ein modifiziertes Medium nach Hurst
und Lewis (Hurst und Lewis 2010) verwendet. Die Herstellung des Mediums erfolgte
nach folgender Zusammensetzung (Tabelle 4.1).

Tabelle 4.1: Zusammensetzung des verwendeten Hurst-Mediums fir die
Gasfermentation mit C. carboxidivorans. Die Zusammensetzungen der einzelnen
Stammlésungen sind dem Anhang (Abschnitt 10.3) zu entnehmen.

Komponente Konzentration Einheit
Mineralienlésung 30,0 mL L’
Magnesiumlésung 60,0 mL L
Calciumlésung 60,0 mL L
Spurenelementlésung 10,0 mL L
Vitaminlésung 10,0 mL L™
Hefeextrakt 1,00 gL’

Cystein-HCI 0,40 gL’
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Die Medienbestandteile wurden dabei in VE-Wasser geldst und der pH mit NaOH auf
pH 6,0 eingestellt. AnschlieRend wurde das Medium 20 min lang in Rundkolben auf
Heizpilzen gekocht, unter Stickstoffbegasung mit Eiswasserkihlung in Anaerobflaschen
anaerobisiert und anschlieBend gasdicht verschlossen. Weitere Zugabe von
Medienbestandteilen, das Auffiillen auf das Zielvolumen mit anaerobem VE-Wasser und
die Aliquotierung in verschiedene anaerobe Kulturflaschen erfolgte unter der
Anaerobwerkbank. Nach dem Autoklavieren (121 °C, 20 min) wurde L-Cystein-

Hydrochlorid als Reduktionsmittel zugeflgt.

Zur Herstellung anaerober Stammlésungen (Cystein-HCI, Glucose, PBS;
Zusammensetzungen siehe Anhang Abschnitt 10.3) wurden die Mengen der bendtigten
Chemikalien eingewogen und unter der Anaerobwerkbank mit anaerobem Wasser auf
das gewlnschte Endvolumen aufgeflllt, in Anaerobflaschen abgefillt und mit
Butylgummistopfen und Lochkappen verschlossen. Die Anaerobisierung des VE-
Wassers erfolgte dabei analog zur Anaerobisierung des Mediums mit Kochen und
Stickstoffbegasung unter Eiskiihlung. AnschlieBend wurden die hergestellten Lésungen

autoklaviert (121 °C, 20 min) und bei Raumtemperatur gelagert.

4.3 Kultivierung von Clostridium carboxidivorans

In diesem Abschnitt werden die Methoden zur Kultivierung mit C. carboxidivorans
dargestellt. Zunachst wird auf die Stammbhaltung sowie die Vorkulturherstellung
eingegangen, bevor die Vorgehensweisen zu Satz- und Kaskadenkultivierungen im
Rihrkesselreaktor sowie zu Parallelkultivierungen in Anaerobflaschen beschrieben

werden.

4.3.1 Stammhaltung

Der Stamm Clostridium carboxidivorans DSM 15243 wurde von der DSMZ (Deutschen
Sammlung von Mikroorganismen und Zellkulturen) erworben. Zellen wurden in Wilkins-
Chalgren Medium gemaf Herstelleranleitung in Anaerobflaschen heterotroph kultiviert,
in der exponentiellen Wachstumsphase unter der Anaerobwerkbank mit 10 % (v/v)
Glycerin als Frostschutzmittel versetzt, in sterile Hungate-Réhrchen zu je 5 mL aliquotiert

und verschlossen, und bei -80 °C als Kryokultur stehend eingefroren.
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4.3.2 Vorkulturherstellung

Die Vorkulturherstellung mit C. carboxidivorans erfolgte heterotroph mit 5g L™ Glucose
in 250 mL Anaerobflaschen mit 50 mL Hurst-Medium und 2,5 mL aufgetauter Kryokultur.
Um optimales Wachstum zu gewahrleisten, wurde diesem Medium bei der Herstellung
15g L' MES-Puffer (2-(N-Morpholino)ethansulfonsdure) zugesetzt. Nach etwa 21 h
Inkubation bei 37 °C befanden sich die Bakterien in der exponentiellen Wachstumsphase
und waren zur Zellernte bereit. Hierfir wurde die Zellsuspension in 50 mL-
Reaktionsgefale aliquotiert, bei 4500 rpm fir 10 min zentrifugiert, der Uberstand
verworfen und das Pellet in anaerobem PBS (Phosphat gepufferte Salzlésung siehe
Tabelle 10.1) resuspendiert. Die Inokulation in Anaerobflaschen fir Untersuchungen im
Parallelansatz beziehungsweise fir den Ruhrkesselreaktor erfolgte sodann mit sterilen

Einwegspritzen.

4.3.3 Satzkultivierung im Riihrkesselreaktor

Fur Rihrkesselreaktorprozesse mit kontinuierlicher Begasung im Satzbetrieb wurde der
in Abbildung 4.2 dargestellte Kleinlaborfermenter der Firma Bioengineering (KLF2000,
Bioengineering AG, Wald, Schweiz) mit einem Totalvolumen von 2,4 L und einem
Arbeitsvolumen von 1,0 L verwendet. Uber seitliche Durchfilhrungen waren pH-Sonde
sowie Redoxsonde angebracht. Uber den Reaktorboden waren Temperaturfiihler sowie
Heiz- und Kuhlfinger fiur die Temperierung eingebaut. Am Reaktordeckel war eine
Drucksonde eingelassen, zusatzlich war ein mechanisch agierendes Sicherheitsventil
angebracht, um Absolutdriicke von 3,8 bar abs (maximaler Betriebsdruck 3,5 bar abs)
nicht zu Uberschreiten. Der Regelkreis bestand aus Drucksonde, einem pneumatisch
gesteuerten Druckluftventil in der Abgasstrecke sowie einem PID-Regler zur Regelung
des Drucks im Edelstahlkessel. pH, Redoxpotential, Temperatur, Druck und
Ruhrerdrehzahl wurden Uber eine Steuereinheit ausgelesen und gegebenfalls tber die
Software BioSCADA reguliert. Die Einbringung des kontinuierlich eingetragenen Gases
erfolgte Uber ein Begasungsrohr mit Sintermetallfritte. Flr eine optimale Dispergierung
waren an der Rihrwelle zwei Sechs-Blatt-Scheibenrihrer angebracht, zudem waren vier
Stromungsbrecher in den Reaktor eingelassen. Die Begasung erfolgte Uber eine externe
Gasmischstation der Firma Bronkhorst (Reinach, Schweiz) mit einer Begasungsrate von
5Lh' des Zielgasgemisches (0,083 vwm). Beim Verlassen des Abgases aus dem
Reaktor durchlief dieses einen auf 2 °C temperierten Kondensator, um Verdunstung von
Reaktormedium und Produkten zu vermeiden. Das Abgas passierte einen

Massendurchflussmesser (F-101D-RAD-33-V, Bronkhorst, Reinach, Schweiz) sowie



44 Material und Methoden

eine p-Gaschromatographieeinheit (UCG 490, Agilent Technologies, Waldbronn,

Deutschland) zur Bestimmung der Gasaufnahmeraten.

Der Reaktor wurde in situ sterilisiert (121 °C, 20 min) und das extern autoklavierte
Medium mit einer Peristaltikpumpe Uber Anstechgarnituren am Reaktordeckel
zugepumpt. Fir Kultivierungen im Rihrkesselreaktor erfolgte neben der Zugabe des
Reduktionsmittels Cys-HCl auch die Zugabe der Vitaminlésung erst nach dem
Autoklavieren des Mediums dber Einmalspritzen mit Sterilfilter durch Septen am
Reaktordeckel in den Reaktor. Die Begasung mit der Zielgasmischung zur Entfernung
von Sauerstoff sowie zur Mediensattigung erfolgte fir mindestens 12 h tber Nacht. Die
Inokulation der Bakterien erfolgte mit einer Biotrockenmassekonzentration von 0,05 g L™.
Sofern notwendig, wurde das Antischaummittel Polypropylenglykol (PPG) mittels steriler
Einmalspritzen in Dosen von 0,1 mL (1:10 v/v) zugegeben. Sofern nicht anders
angegeben, wurde die Temperatur auf 37 °C, die RuUhrerdrehzahl auf 1200 rpm
(entspricht einem volumenbezogenen Leistungseintrag P V! von 15,1 W L"), der initiale
Start-pH pHo mit 3 M NaOH auf pH 6,0 und die Gasmischung auf 80 % CO und 20 %
CO, bei einem Absolutdruck von 1,01 bar abs eingestellt. Wahrend des Prozesses
wurden in regelmafligen Abstdanden Proben Uber das am Boden des Reaktors
befindliche Ablassventil zur Bestimmung der optischen Dichte sowie der

Produktkonzentrationen genommen.

Fiar Untersuchungen zur pH-Kontrolle wurden unter anderem pH-Profile angewandt.
Zunachst wurde der pH fir 1,0 d oder 2,0 d auf pH 6,0 geregelt, bevor dieser innerhalb
von 0,4 d linear auf pH 5,0 abgesenkt wurde. Zur Regelung auf diesen pH wurde ein

Totband von 0,05 eingesetzt.

Angegebene Standardabweichungen bei Satzprozessen im Ruhrkesselreaktor
resultieren aus drei sequentiell durchgefliihrten Experimenten unter identischen
Versuchsbedingungen. Hierzu wurden entsprechende Probenahmezeitpunkte der

Einzelexperimente zusammengefasst.
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Abbildung 4.2: Darstellung des Ruhrkesselreaktors KLF2000 flr Satzprozesse mit
kontinuierlicher Begasung: (1) Ruhrkesselreaktor, (2) Steuereinheit, (3) Titrationsmittel,
(4) p-Gaschromatographieeinheit, (5) Massendurchflussmesser.

4.3.4 Kaskadenkultivierung im Riihrkesselreaktor

Fir die kontinuierliche Kultivierung von C. carboxidivorans in einer Ruhrkesselkaskade
bestehend aus zwei aufeinander folgenden Reaktoren wurde als erster Reaktor ein
Labfors 4 (Infors HT, Bottmingen, Schweiz) mit einem Totalvolumen von 2,0 L bei einem
Arbeitsvolumen von 1,0L verwendet. Als zweiter Reaktor diente der fir
Satzkultivierungen verwendete und in Abschnitt 4.3.3 bereits beschriebene Laborreaktor
KLF2000 mit einem Arbeitsvolumen von 1,5 L. In den Labfors Glasreaktor waren eine
pH-Sonde sowie eine Redoxsonde zur Messung dieser Grélen eingebaut. Die
Temperatur wurde mittels eines Doppelmantels reguliert. Auslesen und Regelung der
Parameter pH, Redoxpotential, Temperatur und RUhrerdrehzahl erfolgen Uber die
Steuereinheit unter der Regie der IRIS Software. Die Begasung erfolgte analog zum
KLF2000 uber ein getauchtes Begasungsrohr mit Sintermetallfritte. Neben zwei Sechs-
Blatt-Scheibenrihrern erfolgte die Durchmischung Uber drei Strémungsbrecher. Die
verwendete Gasmischstation fur den Labforsreaktor war die WMR4000 der Firma

Westphal Mess- und Regelungstechnik (Ottobrunn). Die Begasung, die Kihlung des
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Abgases in der Abgasstrecke sowie die Abgasanalytik aus Massendurchflussmesser (F-
101D-RAD-33-V, Bronkhorst, Reinach, Schweiz) und p-Gaschromatographieeinheit (CP-
4900, Varian, Darmstadt) erfolgten analog zum KLF2000 (zweiter Reaktor).

Beide RuUhrkesselreaktoren wurden wie in Abschnitt 4.3.3 bereits beschrieben
vorbereitet. Dabei wurde der Glasreaktor des Labfors als Komplettsystem ex situ
autoklaviert (121 °C, 20 min). Die eingesetzte Gasmischung bestand aus 60 % CO und
40 % CO,. Zur optimalen Durchmischung und Gasversorgung betrugen die
Ruhrerdrehzahlen jeweils 1200 rpm, was volumenspezifischen Leistungseintrdgen von
11,8 WL (Labfors, erster Reaktor) beziehungsweise 15,1 W L' (KLF2000, zweiter
Reaktor) entsprach. Die Begasungsraten betrugen jeweils 5L'h", was einer
Begasungsrate von 0,083 vvm fir den ersten Reaktor beziehungsweise von 0,055 vvm

fur den zweiten Reaktor bedeutete.

Das Zulaufmedium wurde in 5 L-Flaschen bereitgestellt. Dieses war, sofern nicht anders
angegeben mit dem vorgelegten Reaktormedium identisch, zur Vermeidung von
Schaumbildung  wurde diesem  Zulaufmedium 0,5mLL"  Antischaummittel
(Polypropylenglykol, 1:10) zugesetzt. Nach dem Autoklavieren wurde es mit einer
Gasmischung aus 80 % N, und 20 % CO, anaerobisiert. Dabei wurden spezielle
Flaschendeckel mit drei Durchfiihrungen (Gaszufuhr, Gasabfuhr, zuséatzlicher Anschluss
zum Zupumpen von Medienbestandteilen) verwendet, an denen oberen Ende wiederum
Schnellverschlusskupplungen angebracht waren. Silikonschlauche ragten auf der
Unterseite der Anschlisse bis zum Flaschenboden, um das Medium begasen zu
kénnen, sowie das Hinauspumpen des Mediums sicherzustellen. Das Reduktionsmittel
Cys-HCI wurde nach der Begasung aus einer mit Butylgummiseptum und Lochkappe
verschlossenen Anaerobflasche mit einer Peristaltikpumpe zugefiihrt. Die Lagerung des

Zulaufmediums erfolgte bei 4 °C.

Das Fliellschema der kontinuierlich betriebenen Rihrkesselkaskade mit kontinuierlicher
Begasung ist in Abbildung 4.3 und ein Foto in Abbildung 4.4 dargestellt. Der erste
Reaktor 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 gunstige
Bedingungen flr die Solventogenese zu bieten. Als Titrationsmittel wurde 6 M NaOH
beziehungsweise 2 M H,SO, verwendet mit einer einseitigen pH-Kontrolle im ersten
Reaktor mit Base und einer beidseitigen pH-Regulation mit Sdure und Base bei einem
Totband von 0,1 im zweiten Reaktor. Zur Sicherstellung des Zellwachstums wurde nach
Inokulation des ersten Reaktors mit einer Biotrockenmassekonzentration von 0,05 g L’

der Prozess flr 10 h im Satzbetrieb gefahren, bevor der kontinuierliche Betrieb der
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Flissigphase mit anaerobem Zulaufmedium fir den ersten Reaktor mit einer

Peristaltikpumpe (Ismatec, Cole Parmer, Wertheim) gestartet wurde.

MFM  uGC MFM  uGC
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Abbildung 4.3: Schematische Darstellung der kontinuierlich betriebenen Rihrkessel-
kaskade mit kontinuierlicher Begasung. Durchgezogene Linien verdeutlichen die
Flissigkeitsstrome, gestrichelte Linien die Gasstrome. Dargestellt sind der
Zulaufmedienstrom fir den ersten Reaktor (Medium) und der Produktstrom aus dem
zweiten Reaktor (Alkohole). Die QualitatsgroRe des pH wurde im ersten Reaktor auf
pH 6,0 geregelt, der pH im zweiten Reaktor auf pH 5,0 geregelt (QIRC). Uber
Massendurchflussregler fir die Gase H,, CO, CO, und N, wurde die Gaszufuhr fur die
beiden Reaktoren eingestellt, Gasverbrauch wurde Uber einen Massendurchflussmesser
(MFM) in Kombination mit einer p-Gaschromatographieeinheit (uGC) in der
Abgasstrecke fur jeden Reaktor bestimmt. Die Volumenkonstanz im ersten Reaktor
wurde gravimetrisch reguliert. Bei Abweichen um 0,5 % wurde der Ablaufvolumenstrom
automatisiert angepasst.

Zur Aufrechterhaltung des Volumenstroms war die 5 L-Zulaufmedienflasche mit einem
flexiblen, Stickstoffreservoir (Plastigas, Carl Roth, Karlsruhe) verbunden, welcher Gber
ein Septum in regelmaRigen Abstanden mit Stickstoff wiederaufgeflillt werden konnte. Es
wurden gasdichte Schlauche (ID = 0,89 mm, Cole Parmer, Wertheim) verwendet, um
anaerobe Bedingungen zu gewahrleisten. Der Ablaufvolumenstrom vom ersten Reaktor
wurde Uber eine in dem Laborfermentersystem integrierte und ansteuerbare Pumpe

geregelt. Dabei wurde wahrend der gesamten Kultivierungsdauer das Gewicht des
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ersten Reaktor gemessen und der Ablaufvolumenstrom vom ersten Reaktor bei
Abweichung von Uber + 0,5 % Uber eine hinterlegte Sequenz angepasst. Der zweite
Reaktor erhielt dabei kontinuierlich zell- und saurehaltige Fermentationsbriihe aus dem
ersten Reaktor zur Bildung von Alkoholen. Das Arbeitsvolumen von 1,5L im zweiten
Reaktor wurde Uber den kontinuierlichen Eintrag von Kulturbriihe aus dem ersten
Reaktor zu dem bereits vorgelegten 1,0 L Medium im zweiten Reaktor erreicht. Bei
Erreichen des Flussigkeitsstands fur 1,5L im zweiten Reaktor sorgte eine
Oberflachenabsaugung fir die Volumenkonstanz. Hierzu die ebenso die
Zulaufmediunpumpe fir den ersten Reaktor benutzt und ein Schlauch mit gréRerem
Innendurchmesser (ID = 2,06 mm, Cole Parmer, Wertheim) in einen weiteren Kanal der
Pumpe eingespannt. Der Ablauf aus dem zweiten Reaktor wurde in autoklavierten 5 L-
Flaschen gesammelt. In regelmaRigen Abstédnden wurden in beiden Reaktoren Proben
mit sterilen Einmalspritzen und -kanudlen Uber im Reaktordeckel befindliche Septen

genommen.

Eingetragene Standardabweichungen bei Verlaufen von Ruhrkesselkaskadenprozessen
resultieren aus zwei sequentiell durchgefiihrten Experimenten unter identischen
Versuchsbedingungen. Hierzu wurden entsprechende Probenahmezeitpunkte der
Einzelexperimente zusammengefasst und die Standardabweichung in x- sowie y-

Richtung bestimmit.
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Abbildung 4.4: Foto der Kaskade aus zwei Rihrkesselreaktoren mit kontinuierlicher
Begasung: (1) erster Rulhrkesselreaktor, (2) zweiter RuUhrkesselreaktor,
(3) Vorlageflasche flr das Zulaufmedium fir den ersten Reaktor, (4) Ablaufflasche fir
den Produktstrom aus dem zweiten Reaktor, (5) Zulaufmedienpumpe flr den ersten
Reaktor und den Ablaufstrom aus dem zweiten Reaktor, (6) Waage zur Kontrolle der
Volumenkonstanz im ersten Reaktor, (7) Titrationsmittel des ersten Reaktors,
(8) Titrationsmittel des zweiten Reaktors Massendurchflussmesser des ersten Reaktors,
(9) Massendurchflussmesser des ersten Reaktors, (10) Massendurchflussmesser des
zweiten Reaktors, (11) p-Gaschromatographieeinheit des zweiten Reaktors, (12)
Steuereinheit des ersten Reaktors. Nicht dargstellt sind das flexible Stickstoffreservoir,
die y-Chromatographieeinheit des ersten Reaktors sowie die Steuereinheit des zweiten
Reaktors.

4.3.5 Parallelkultivierungen in Anaerobflaschen

Parallelkultivierungen wurden in 500 mL Anaerobflaschen durchgefihrt, wobei das
Arbeitsvolumen 100 mL betrug und das Medium zusatzlich 15gL" MES (2-(N-
Morpholino)ethansulfonsaure) enthielt. Zur Einstellung der Gasphase wurden die mit
Butylgummisepten und Lochkappen verschlossenen Flaschen mit autoklaviertem und
anaerobem Medium zunachst einige Minuten mit der Gasmischung gespult, bevor
dreimal hintereinander 1 bar Uberdruck beaufschlagt wurde und jeweils wieder

abgelassen wurde. Zuletzt wurde 1 bar Uberdruck zur Kultivierung beibehalten.
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Parallelansatze wurden zu einer Biotrockenmassekonzentration von 0,0259L'1 mit
sterilen Einmalspritzen und -kanilen Uber das Butylgummiseptum inokuliert. Die
Inkubation erfolgte bei 100 rpm im Schittelinkubator (Infors HT, Bottmingen, Schweiz)
bei 37 °C. In regelmaRigen Abstanden wurden Proben mit Einmalspritzen genommen,
um Biomasse, pH und Produktkonzentrationen bestimmen zu kénnen. Zur Messung des

Flaschendrucks wurde ein Manometer verwendet.

4.4 Analytische Methoden

4.4.1 Bestimmung der optischen Dichte und Biotrockenmassekonzentration

Die Bestimmung der optischen Dichte erfolgte mit einem Einstrahlphotometer (Genesys
10S UV-Vis, Thermo Scientific, Neuss) bei einer Wellenlange von 600 nm. Bei Werten
Uber 0,3 wurde entsprechend mit PBS verdinnt, um im linearen Bereich des

Photometers zu bleiben.

Mittels eines experimentell bestimmten Korrelationsfaktors siehe Gleichung (4.1) wurde
die optische Dichte zur Bestimmung der Biotrockenmassekonzentration herangezogen.
Hierzu wurden Bakterien gemal’ der Vorkulturherstellung in Abschnitt 4.3.2 kultiviert, auf
eine optische Dichte von 10 aufkonzentriert (4500 rpm, 10 min) und eine
Verdinnungsreihe erstellt. Die optische Dichte wurde jeweils dreifach gemessen;
ebenso wie die Biotrockenmasse im dreifachen Ansatz gravimetrisch bestimmt, indem
abzentrifugiertes Zellpellet (13000 rpm, 10 min) in zuvor getrockneten und gewogenen
2 mL Reaktionsgefallen bis zur Massenkonstanz bei 80 °C getrocknet wurde und die
Massendifferenz der mit Zellen geflillten und der zuvor leeren Reaktionsgefalle bestimmt
wurde, um das Gewicht des Zellpellets zu erhalten. Die Auftragung der
Biotrockenmassekonzentration gegenuber der optischen Dichte lieferte den

experimentell bestimmten Faktor von 0,48 g L.

cx=k-OD (4.1)

Cy Biotrockenmassekonzentration, g L
k Korrelationsfaktor, g L™

oD optische Dichte bei einer Wellenlange von 600 nm, -
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4.4.2 Produktbestimmung mittels HPLC

Konzentrationsbestimmung der Produkte Acetat, Ethanol, Butyrat, Butanol, Hexansaure
und Hexanol erfolgte Uber HPLC (Hochleistungsflissigkeits-Chromatographie).
Fermentationsproben wurden hierzu abzentrifugiert (13000 rpm, 3 min), der Uberstand
sterilfiltiert (0,2 ym Spritzenfilter, Carl Roth, Karlsruhe) und bis zur Analytik bei 4 °C in
Rollrandflaschchen dicht verschlossen. Fir die Bestimmung von Hexanol wurde
zusatzlich eine Aufkonzentrierung vorgenommen. Zu sterilfiltierten Proben wurde
Ethylacetat (1:4) zugegeben und 15 min bei 25 s geschiittelt, bevor die Phasen iiber
Zentrifugation (13000 rpm, 3 min) getrennt wurden und die obere Phase zur Messung
herangezogen wurde. Zur Messung wurde das Finnigan Surveyor Plus System (Thermo
Fisher, Waltham, USA) mit einem Brechungsindexdetektor (RI) verwendet. Als stationare
Phase wurde eine HPX-87H-Saule (Bio-Rad, Munchen, Deutschland) verwendet mit
einer vorgeschalteten Vorsaule (Micro-Guard Cation H Cartridge Saule, Bio-Rad,
Minchen, Deutschland). Messungen wurden bei 40 °C bei einer Flussrate von
0,6 mL min™" des Laufmittels 5 mM H,SO, durchgeflhrt. Injektionsvolumen der Proben
waren 10 yL. Uber externe Standards wurden aus den integrierten Peakflachen die

Konzentrationen der Produkte bestimmt.

4.4.3 Abgasanalytik zur Bestimmung von Gasaufnahmeraten

Die Gasmischungen zur kontinuierlichen Begasung der Reaktoren wurden Uber externe
Gasmischstationen mithilfe von Massendurchflussreglern fir die einzelnen Gase H,, CO,

CO,und N, zusammengesetzt.

Zur Bestimmung der Gasaufnahme wurde ein auf N, kalibrierter Massen-
durchflussmesser (F-101D-RAD-33-V, Bronkhorst, Reinach, Schweiz) und eine p-
Gaschromatographieeinheit (UCG 490, Saulentyp: 1m COX Heated Injector mit

Backflush, Agilent Technologies, Waldbronn) eingesetzt.

Von Massendurchflussmessern ausgelesene Volumenstrome von Gasmischungen mit
verschiedenen Gaskomponenten weisen aufgrund der Gaskonversionsfaktoren der
Einzelgase und in Abhangigkeit der Zusammensetzung der Gasmischung Unterschiede
zu den tatsachlichen Volumenstrémen auf. Eine Umrechnung des ausgelesenen
Volumenstroms Fy, in den tatsachlichen Volumenstrom Faugs ist dabei unter

Zuhilfenahme des Mischgaskonversionsfaktor MGK unerlasslich.

FAbgas = MGK - FN2 (42)
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F abgas tatsachlicher Abgasvolumenstrom, L h'
MGK Mischgaskonversionsfaktor, -
Fn, ausgelesener Stickstoffvolumenstrom, L h™

Dabei berechnet sich der Mischgaskonversionsfaktor tiber die Gaskonversionsfaktoren

der einzelnen Gase.

100
MGK = - (4.3)
Vi
Gy;
Vi Volumenanteil des Gases i, %
Gy; Gaskonversionsfaktor des Gases i, -

Die Gaskonversionsfaktoren wurden empirisch Uber eine Korrelation von eingestellten
Volumenstromen eines Einzelgases i und der vom Massendurchflussmesser

ausgegebenen Volumenstrome in Bezug auf Stickstoff ermittelt (Stickstoff: Gin, = 1,00).

Die Bestimmung der Volumenanteile jedes Einzelgases i wurde uber eine externe
Kalibrierung der uy-Gaschromatographieeinheit (WGC) mit verschiedenen eingestellten
Gaszusammensetzungen bei einem Volumenstrom von 5L h™" nach jeweils 30 min
durchgefuhrt. Die Messbedingungen sind Tabelle 4.2 zu entnehmen. Die
Abgaszusammensetzung wurde regelmafRig von der uGC bestimmt und die daraus
erhaltenen Peakflachen fur die Gase mit den eingestellten Gasanteilen korreliert. Damit
konnten die prozentualen Gasanteile der jeweiligen Gase i aus den aufgezeichneten

Abgasdaten der uGC bestimmt werden.

Durch Multiplikation der prozentualen Gasanteile fir jedes Gas i mit dem tatsachlichen
Abgasstrom wurden die Abgasmassenstrome der einzelnen Gase i zum Zeitpunkt t
bestimmt. Eine Differenz der eingestellten Massenstrome am Reaktoreingang und der
bestimmten Massenstréme am Reaktorausgang lieferte die volumetrische Gasaufnahme

r, der einzelnen Gase i durch die Bakterien zum Zeitpunkt t.
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Tabelle 4.2: Einstellungen fir die p-Gaschromatographie. (UCG 490, Trennsaule:
1m COX Heated Injector mit Backflush).

Parameter Einstellung
Tragergas Stickstoff
Temperatur Injektor 80 °C
Temperatur Saule 80 °C
Temperatur Probestrecke 50 °C
Injektionszeit 60 ms
Backflush 50 s
Initialdruck 200 kPa
Probenfrequenz 100 Hz
Laufzeit 3 min
Probezeit 30s

Zur Berechnung der Kohlenstoffbilanz wurde die fixierte Kohlenstoffmenge in den
gebildeten Produkten und Biomasse zur Kohlenstoffmenge aus der Gasaufnahme von
CO und CO, unter Bertlicksichtigung von eingesetztem Hefeextrakt und Cystein-

Hydrochlorid ins Verhaltnis gesetzt.

4.4.4 Bestimmung von Wachstums- und Produktbildungsraten und Ausbeuten

Zur Ermittlung der Wachstumsraten und Produktbildungsraten in Satzprozessen wurden
die offline bestimmten Biotrockenmassekonzentrationen und Produktkonzentrationen
mithilfe nichtlinearer Regressionen (exponentiell, sigmoidal) interpoliert. Die ersten
Ableitungen dieser resultierenden Ausgleichsfunktionen wurden zur Abschatzung der
spezifischen = Wachstumsrate und der volumetrischen  Produktbildungsraten

herangezogen siehe Gleichungen (4.4) — (4.5).

_1 de (44)
H Cx dt
_ dCPi (45)
Q= a0
M zellspezifische Wachstumsrate, h™

Cyx Biomassekonzentration zum Zeitpunkt t, g L
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Cx Biomassekonzentration, g L
t Prozesszeit, d
Qp; volumetrische Produktbildungsrate des Produkts i, g L d™

Die Abschatzung der zellspezifischen Produktbildungsraten qe, fur jedes Produkt P;

erfolgte wie folgt:
_ 1 dei (46)
qPi - cy dt
o zellspezifische Produktbildungsrate des Produkts i, g g d™

Zellspezifische Produktausbeuten Yp x wurden gemé&R Gleichung (4.7) fiir jedes

Produkt i bezogen auf die Biotrockenmassekonzentration cyx bestimmt.

cp, (4.7)

Yop. = !
Pi/X Cx

Alkohol zu Saure-Verhaltnisse wurden Uber Division der gebildeten Alkoholmenge und
der korrespondierenden Sauremenge bestimmt. Raum-Zeit-Ausbeuten wurden flr
Satzprozesse Uber die erzielte Produktkonzentration bezogen auf die Prozesszeit

bestimmt.

In kaskadierten Prozessen wurden die Raum-Zeit-Ausbeuten RZA von Biomasse X und
den Produkten P; (entspricht den volumetrischen Bildungsraten r) basierend auf
Gleichung (3.31) fur den ersten Reaktor (R1), den zweiten Reaktor (R2) und den

Gesamtkaskadeprozess wie folgt bestimmt:

RZAx r1 = DRri1 " CxR1 (4.8)
RZAxr2 = DRz " (CxRr2 - CxR1) (4.9)
RZAp, r1 = DRr1 " Cp,Rr1 (4.10)
RZAp, 2> = Dro * (Cp,Rr2 - Cp,R1) (4.11)
RZAx kaskade = Drotal * Cx R2 (4.12)

RZAp, Kaskade = Drtotal * Cp;,R2 (4.13)
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mit einer Verdiinnungsrate des gesamten Kaskadenprozesses Dy VON:

D = F (4.14)
total = m

RZAxr1/IRZAxr2 Raum-Zeit-Ausbeute der Biomasse im ersten/zweiten Reaktor, g L' d?
RZAp, r1,/RZAp, g2 Raum-Zeit-Ausbeute von Produkt i im ersten/zweiten Reaktor, g L' d”
RZAx kaskade Raum-Zeit-Ausbeute der Biomasse der Kaskade, g L™ d”

RZAp, kaskade Raum-Zeit-Ausbeute von Produkt i der Kaskade, g L™ d

Diotal Verdiinnungsrate des gesamten Kaskadenprozesses, h'
F Zulaufvolumenstrom, L h™
V&1, Vry Reaktionsvolumen im ersten beziehungsweise zweiten Reaktor, L

Das Erreichen des Gleichgewichtszustands (Annahme: nach 5 mittleren hydraulischen

Verweilzeiten) wurde flir die Gesamtkaskade unter der Bestimmung der

Gesamtverweilzeit Tqesamt festgelegt. Diese berechnete sich zu:

o= VR VR (4.15)
gesamt ~ F

Tgesamt Verweilzeit der Gesamtkaskade, h
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4.4.5 Bestimmung der CO-Inhibierungskinetik

Zur Bestimmung der CO-Inhibierungskinetik wurden flir unterschiedliche CO-
Eingangspartialdriicke die spezifische Wachstumsraten in der exponentiellen Phase
bestimmt. Diese wurden gegeniber den CO-Partialdriicken aufgetragen, wobei die
einzelnen CO-Partialdriicke aus dem Mittelwert der jeweils wahrend der exponentiellen
Wachstumsphase vorliegenden CO-Partialdriicke bestimmt wurden (p,), da dieser dem
CO-Partialdruck entspricht, dem die Bakterien ausgesetzt sind. Basierend auf den Daten

wurde eine Substratiiberschussinhibierungskinetik erstellt.

Dazu wurde der Ansatz nach Andrews (1968) um einen dimensionslosen
Sensitivitatsfaktor ¢ erganzt siehe Gleichung (4.16) (Pfaffinger et al. 2016), da die
Substratinhibierungskinetik nach Andrews die Daten im Bereich der Inhibierung nicht gut
widerspiegelte. ¢ ermdglicht eine Aussage Uber die Sensitivitat der Bakterien gegenlber
hohen CO-Partialdriicken und entspricht dabei der negativen Steigung der CO-
abhangigen Wachstumskinetik im Wendepunkt des CO-inhibierten Bereichs der Kinetik,
also bei pco=K, (Pfaffinger 2017). Der CO-Partialdruck stellt dabei die
Substratkonzentration dar (cs = p.). Die Identifikation der formalkinetischen Parameter
(Ks, Ki, Mmax, @) dieser Inhibierungskinetik erfolgte mit nichtlinearer Regression aus den
Originaldaten. Dazu wurde in der Software MATLAB R2107b die Methode
nonlinearLeastSquares mit dem Trust-Region-Algorithmus verwendet und anschlielend

die 95 %-Konfidenzintervalle ausgegeben.

Cs (4.16)

¢
cst Kgt Cg- (%SI’)

p = pmax'
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5 Parameterstudien im Satzprozess

5.1 Referenzprozess

Zunachst wurde ein autotrophes Satzverfahren als Referenzprozess mit
Clostridium carboxidivorans im kontinuierlich begasten, vollstandig kontrollierten 1 L-
Ruhrkesselreaktor basierend auf Literaturangaben etabliert. Als Kultivierungsmedium
wurde das Medium nach Hurst (Hurst und Lewis 2010) in leicht abgeanderter Form
verwendet. Dabei wurde als Reduktionsmittel nur L-Cystein-Hydrochlorid (Cys-HCI)
eingesetzt, da Natriumsulfid in wassrigem Medium zu H,S umgesetzt und in
kontinuierlich begasten Reaktoren ausgetragen werden wirde. Gleichzeitig wurde auf
den Puffer 2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure (MES) verzichtet. Der Satzprozess wurde
bei 37 °C durchgefiihrt. Der Start-pH wurde auf pH 6,0 eingestellt, da hier glnstige
Bedingungen fir das Wachstum von C. carboxidivorans vorliegen (Liou et al. 2005), und
wurde nicht geregelt. Das gasférmige Substrat wurde Uber eine Gasmischung aus
CO0:CO, (80:20, v/v) bereitgestellt und mit einem Gasvolumenstrom von 5L L™ h™ in den
Ruhrkesselreaktor eingetragen. Um eine gute Dispergierung der Gasphase zu gewahr-
leisten, wurde die Rihrerdrehzahl auf 1200 rpm (P V"' = 15,1 W L") eingestellt.

Abbildung 5.1 zeigt die Verlaufe der Biotrockenmassekonzentration, des pH und der
Produkte dreier unabhangig voneinander durchgeflihrter Satzprozesse. Nach Inokulation
erfolgte sofortiges exponentielles Wachstum mit einer spezifischen Wachstumsrate von
0,17 £ 0,01 h™". Im stationdren Zustand wurde eine maximale Biotrockenmasse-
konzentration von 0,45 + 0,03 g L™ erreicht. Mit Einsetzen des Wachstum direkt nach
Inokulation fand die Acetatbildung bis auf eine Maximalkonzentration von
0,91+ 0,06 g L nach 1,0 d Prozesszeit statt, welche von einem starken pH-Abfall von
pH 6,0 auf pH 4,4 begleitet war. Von Beginn an wurde auch die Bildung von Ethanol
beobachtet, welche nach einer Kultivierungszeit von 3,3d mit 1,21+0,05gL" ihr
Maximum erreichte und danach geringfiigig abnahm. Acetat wurde unmittelbar nach
Erreichen eines pH von 4,5 wieder aufgenommen. Die Acetatkonzentration fiel auf
0,31+ 0,03gL" ab und der pH stieg wieder an. Mit dem leichten Anstieg der Acetat-
konzentration zwischen 2,0 d — 6,0 d fiel der pH analog dazu wiederum ab. Die Sauren
Butyrat und Hexanoat wurden nur in geringem Umfang gebildet (Maximalwerte:
Cautyrat = 0,21 £ 0,06 g L, Chexanoat = 0,07 £ 0,00 g L™"). Deren Bildung setzte zu einem
spateren Zeitpunkt ein (1,0 d beziehungsweise 3,3 d). Ahnliches zeigte sich fir die
langerkettigen Alkohole Butanol und Hexanol mit Maximalkonzentrationen von
Cautanol = 0,44 £ 0,07 g L™ und Cpexano = 0,15+ 0,04 g L™ nach 3,0d beziehungsweise

3,4 d Prozesszeit.
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Abbildung

Prozesszeit, d

5.1:

Autotrophe Satzkultivierungen
kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor

mit

Prozesszeit, d

(n=3) mit C. carboxidivorans im
einer

Gaszusammensetzung von

CO:CO, = 80:20 unter pH unkontrollierten Bedingungen mit den Verlaufen fur die
Biotrockenmassekonzentration (BTM), des pH und der Produktkonzentrationen. Die
vertikale, gestrichelte Linie markiert den Wechsel von der acidogenen Phase zur

solventogenen

Phase. (T =37 °C;

P=1,01bar;V=1,0L)

pHo = 6,0;

PV'=151wL™

Feas=5LhN";
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Abbildung 5.2: Abgasanalytik bei zwei autotrophen Satzprozessen mit
C. carboxidivorans im  kontinuierlich begasten Rulhrkesselreaktor mit einer
Gaszusammensetzung von CO:CO, = 80:20 unter pH unkontrollierten Bedingungen mit
den Verlaufen fir den CO-Partialdruck (pco), CO.-Partialdruck (pcop) und die
volumetrischen Gasaufnahmeraten fiir CO und CO; (rco, fco,). Die vertikale, gestrichelte
Linie markiert den Wechsel von der acidogenen Phase zur solventogenen Phase.
(T=37°C;pHy=6,0; PV'=151WL" Fges=5Lh™"; P=1,01 bar; V=1,0L).

Der Gasverbrauch wahrend dieser autotrophen Prozesse wurde mittels online
Abgasanalytik gemessen. Die Ausgangspartialdriicke der Gase CO und CO, und deren
volumetrische Gasaufnahmeraten sind exemplarisch fir zwei Satzversuche in Abbildung
5.2 dargestellt. Dabei entspricht eine negative Gasaufnahme einer Gasbildung. Auf den
Ausgangspartialdriicken basierend lieRen sich die volumetrischen Gasaufnahmeraten
der Gase CO und CO, mithilfe des Abgasvolumenstroms bestimmen. Bereits nach 0,4 d
Prozesszeit wiesen die Gasaufnahmeraten fur CO und die Gasbildungsraten fur CO, mit
Werten von 15 mmol L™ h™" beziehungsweise 9 mmol L' h™" ihre Maxima auf. Danach
nahmen die Bakterien zwar weiterhin CO unter Nettobildung von CO, auf, jedoch in

einem geringeren Malde, bis die Gasaufnahme etwa nach 4,0 d Prozesszeit zum
Erliegen kam.
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Diskussion

Anhand der Produktbildung sowie des pH-Verlaufs sind unterschiedliche Prozessphasen
zu erkennen. Dabei korreliert der pH-Verlauf mit der Acetatbildung und dessen
Umsetzung. Die acidogene Phase findet sich daher im Zeitraum der Acetatbildung
wieder. Acetat ist aufgrund seiner gebildeten Maximalkonzentration gegeniber Butyrat
und Hexanoat das Hauptsaureprodukt. Das Einsetzen der solventogenen Phase kann
mit dem Wiederanstieg des pH definiert werden. Dabei herrscht jedoch keine scharfe
Trennung zur vorausgegangenen acidogenen Phase, da die Ethanolbildung bereits vor
dem Erreichen der maximalen Acetatkonzentration beziehungsweise dem Erreichen des
pH-Minimums einsetzt. Auch bei den Alkoholen ist der C2-Alkohol Ethanol gegenlber
den langerkettigen C4- beziehungsweise C6-Alkoholen Butanol und Hexanol das
Hauptprodukt. Die Butanol- und Hexanolbildung findet nur in der solventogenen Phase
statt.

Die abgeschatzten volumetrischen sowie zellspezifischen Produktbildungsraten sind in
Abbildung 5.3 und Abbildung 5.4 dargestellt. Diese zeigen, dass Acetat und Ethanol die
zuerst gebildeten Stoffwechselprodukte sind. Dabei weist Acetat nach einer Prozesszeit
von 0,4 d seine maximale volumetrische Produktbildungsrate von 1,67 £ 0,14 g L' g
auf. Das zweite Stoffwechselprodukt stellt Ethanol dar, welches gegenuber Acetat eine
geringere maximale volumetrische Produktbildungsrate aufweist (0,95+ 0,17 gL"d";
Faktor 0,6). Die Bildung von Butyrat setzt ein, wenn die Bildung des Acetats sein
Maximum durchlaufen hat und erreicht mit einem Wert von 0,38 £ 0,05 g L" d”" einen im
Vergleich zu Acetat deutlich geringeren Maximalwert. Die maximale volumetrische
Produktbildungsrate fiir Butanol liegt mit 0,40 + 0,04 gL im selben GréRenbereich.
Dieser Wert wird wiederum erst nach Durchschreiten der maximalen volumetrischen
Produktbildungsrate fir Butyrat nach einer Prozesszeit von 1,9 d erlangt. Mit diesen
Werten spielen die C4-Produkte gegentber den C2-Produkten, insbesondere gegentber
Acetat eine untergeordnete Rolle im Produktspektrum. Das Einsetzen der
Hexanoatbildung setzt ein, nachdem die Produktbildungsrate fir Butanol sein Maximum
durchschritten hat und erreicht bei einer Prozesszeit von 3,0d ein Maximum
(0,06 + 0,04 g L™ d™"). Fiir Hexanol liegt die maximale volumetrische Produktbildungsrate
bei 0,25 + 0,05 g L' d™". Damit fallt wiederum die Bildung der C6-Produkte Hexanoat und

Hexanol gegenliber den C4-Produkten geringer aus.
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Abbildung 5.3: Volumetrische Produktbildungsraten Qp von drei autotrophen
Satzprozessen mit C. carboxidivorans im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor mit
einer Gaszusammensetzung von CO:CO,=280:20 unter pH unkontrollierten
Bedingungen. Die Raten wurden anhand nichtlinearer Interpolationen der offline
gemessenen Produkt- und Biotrockenmassekonzentrationen bestimmt. Die vertikale,
gestrichelte Linie markiert den Wechsel von der acidogenen Phase zur solventogenen
Phase. In einem der drei Satzprozesse konnte die Rate fiir Hexanoat nicht bestimmt
werden. (T =37 °C; pHy=6,0; PV"'=151W L"; Feas=5Lh™"; P=1,01 bar; V=1,0L).
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Abbildung 5.4: Spezifische Produktbildungsraten qgp von drei autotrophen
Satzprozessen mit C. carboxidivorans im kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor mit
einer Gaszusammensetzung von CO:CO,=80:20 wunter pH unkontrollierten
Bedingungen. Die Raten wurden anhand nichtlinearer Interpolationen der offline
gemessenen Produkt- und Biotrockenmassekonzentrationen bestimmt. Die vertikale,
gestrichelte Linie markiert den Wechsel von der acidogenen Phase zur solventogenen
Phase. In einem der drei Prozesse konnte die Rate flr Hexanoat nicht bestimmt werden.
(T=37°C;pHy=6,0;PV"'=151WL"; Fgis=5LNh";P=1,01bar; V=1,0L).

Die zellspezifischen Produktbildungsraten verhalten sich &hnlich und weisen mit
10,85+0,88gg” d' fir Acetat den hdchsten Wert auf, wahrend Ethanol den
zweithdchsten Wert aufweist (5,55 + 1,48 g g™ d”). Die zellspezifischen Raten sind mit

Maximalwerten von 0,83 + 0,09 g g™ d”' fiir Butyrat beziehungsweise 0,98 + 0,12 gg” d”



Parameterstudien im Satzprozess 63

fur Butanol deutlich geringer und die spezifischen Raten flir die C6-Produkte fallen am

geringsten aus (0,24 + 0,03 g g d”' beziehungsweise 0,60 + 0,09 g g™ d™).

Die Konzentrationen sowie die Produktbildungsraten der gebildeten Produkte weisen die
kurzkettigen Produkte Acetat und Ethanol als Hauptprodukte im Produktspektrum von
C. carboxidivorans aus. Diese werden in der frlthen Phase des Prozesses gebildet.
Langerkettige Produkte spielen in Bezug auf die erzielten Konzentrationen eine
untergeordnete Rolle bei der Produktbildung von C. carboxidivorans. |hre maximalen
Produktbildungsraten treten dabei zu spateren Zeitpunkten auf, was wohl der Bildung
dieser Produkte Uber Kettenverlangerung der entsprechenden, kurzkettigen
Stoffwechselintermediate (Butyryl-CoA beziehungsweise Hexanoyl-CoA aus Acetyl-CoA)
zuzuschreiben ist (Daniell et al. 2012; Bruant et al. 2010; Fernandez-Naveira et al.
2017b).

Die Abgasanalytik zeigt den Verbrauch von CO, wahrend CO, netto gebildet wurde, was
gemal den Gleichungen zur Produktbildung aus CO als Kohlenstoff und Energiequelle
zu erwarten war vergleiche Gleichung (3.3) — (3.8). Die Kohlenstoffbilanz liel3 sich in den
beiden dargestellten Satzprozessen zu 88,2 % beziehungsweise 88,5 % schlielRen.
Fehlender Kohlenstoff Iasst sich durch Verluste Gber Alkoholverdunstung erklaren (siehe
Abschnitt 10.2).

Die drei durchgefuhrten autotrophen Satzprozesse im Ruhrkesselreaktor bei identischen
Reaktionsbedingungen weisen eine hohe Reproduzierbarkeit bezlglich Wachstum,
Produktbildung und Gasaufnahme auf. C. carboxidivorans bildet dabei unter den
gewahlten Versuchsbedingungen alle in der Literatur beschriebenen Produkte.
Gleichzeitig hatten der hohe Leistungseintrag und der hohe CO-Eingangspartialdruck
keine negativen Effekte auf das Einsetzen des Wachstums (keine Scherkraft-

empfindlichkeit, keine inhibierenden Effekte durch CO ersichtlich).

5.2 Untersuchungen zur Produktinhibierung

Fir Untersuchungen zur Produktinhibierung wurde in parallelen autotrophen
Anaerobflaschenprozessen unterschiedliche Konzentrationen der jeweiligen Stoff-
wechselprodukte zugegeben, der Start-pH auf 6,0 eingestellt, das Wachstum verfolgt

sowie die Endproduktkonzentrationen bestimmt.

In Abbildung 5.5 sind die maximal erzielten Biotrockenmassekonzentrationen

unterschiedlich vorgelegter Saure- beziehungsweise Alkoholkonzentrationen dargestellt.
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Bereits die Zugabe von 6,2gL”" Acetat hatte EinbuRen in der maximalen

Biotrockenmassekonzentration von 60 % zur Folge, bei weiterer Steigerung war nahezu

kein Anstieg der Biotrockenmassekonzentration zu sehen. Fir Butyrat war eine

vergleichbare Reduktion der maximal erzielten Biotrockenmassekonzentration bereits

bei einer vorgelegten Konzentration von 2,0gL" zu beobachten. Mit 7,7 gL”

vorgelegtem Butyrat betrug die maximale Biotrockenmassekonzentration nur noch 15 %

des Ausgangswertes.
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Abbildung 5.5: Maximale Biotrockenmassekonzentrationen (BTM) bei autotrophen
Parallelkultivierungen mit C. carboxidivorans in Anaerobflaschen bei unterschiedlichen
vorgelegten Produktkonzentrationen.
Po = 2,0 bar abs; pHy=6,0; T=37 °C; n=100 rpm; V=0,11L).

(Gaszusammensetzung  CO:CO, = 80:20;
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Mit der Zugabe der geringsten Konzentration an Hexanoat (1,5 g L") war das Wachstum
bereits sehr eingeschrankt, mit einer vorgelegten Hexanoatkonzentration von 2,9 g L™
wurde eine Biotrockenmassekonzentration von nur 10 % der Biotrockenmassekonzen-

trationen ohne Zugabe von Hexanoat erreicht.

Vorgelegte Ethanolkonzentrationen bis 5,1 g L™ resultierten in nahezu vergleichbaren
maximalen Biotrockenmassekonzentrationen, erst die Zugabe von 10,9 g L hatte eine
Reduktion der Biotrockenmassekonzentration um 30 % zur Folge. Mit weiterhin
steigender vorgelegter Ethanolkonzentration nahm die erzielte Biotrockenmasse-
konzentration stetig ab, jedoch wurden auch noch mit 36,1 gL' Ethanol 0,12gL"
Biotrockenmasse gebildet. Auch mit der Zugabe stetig steigender Butanol-
konzentrationen wurde die erzielte Biotrockenmasse verringert. Bis zu einer Zugabe von
7,0gL" Butanol wurden noch 59 % der Biotrockenmassemassekonzentration im
Vergleich zum Ansatz ohne Vorlage von Butanol gebildet. Mit 10,0 g L™ lag dieser Wert
bei nur noch 23 %. Bis zu einer vorgelegten Hexanolkonzentration von 1,3 gL" waren
nur geringe EinbuRen von 18 % in der Biotrockenmassekonzentration zu verzeichnen.
Ab der Zugabe von 5,3 g L™ Hexanol war kein Wachstum mehr zu beobachten und die
vorliegende Biotrockenmassekonzentration entsprach der zugegebenen Biomasse bei

Inokulation.

Zum Ende der autotrophen Prozesse wurden die Produktkonzentrationen bestimmt.
Dabei war teilweise ein Umsatz von vorgelegten Sauren zu Alkoholen und umgekehrt
von vorgelegten Alkoholen zu Sauren zu beobachten. Bei einer vorgelegten
Konzentration von 2,0 g L™ Butyrat lagen zu Prozessende noch 1,4 g L™ Butyrat vor,
wahrend 0,6 g L™ Butanol gebildet wurden. Ohne vorgelegtes Butyrat wurden hingegen
nur minimale Mengen an Butanol gebildet. Bei einer vorgelegten Konzentration von

3,8 g L™ Butyrat wurden hiervon 1,6 g L abgebaut und zu 1,6 g L™ Butanol umgesetzt.

Umgekehrt wurden von 2,0 g L vorgelegtem Butanol 1,3 g L abgebaut, wobei dabei
3,7 gL' Butyrat gebildet wurden, wahrend ohne Zugabe von Butanol nur 1,0gL”
Butyrat produziert worden waren. Auch vorgelegte Ethanolkonzentrationen wurden zum
Teil abgebaut. Dabei waren erh6hte Butanol- und Hexanolkonzentrationen verglichen mit
Ansatzen ohne Zugabe von Ethanol zu beobachten. Bei Zugabe von Acetat erhohte sich
in allen Fallen die Acetatkonzentration bis zu Prozessende beispielsweise von 6,2 g L™
auf 9,6 gL' oder von 11,6 gL" auf 14,6 g L™". Dabei sanken die Endkonzentrationen
von Butyrat und Hexanoat von 1,0 g L™ auf 0,5 g L™ beziehungsweise von 0,04 g L™ auf
0,0gL™.
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Diskussion

Vorgelegte Mengen an unterschiedlichen Produkten haben mit zunehmender
Konzentration inhibierende Effekte auf das Wachstum, was anhand der maximal
erreichten Biotrockenmassekonzentrationen abgeleitet werden kann. Dabei zeigt sich,
dass die inhibierenden Effekte umso starker ausfallen, je langerkettiger das Produkt ist.
Wihrend mit 6,2 g L™ vorgelegtem Acetat noch 40 % der Biotrockenmassekonzentration
im Vergleich zu keiner Zugabe gebildet werden, zeigt die Zugabe von 1,5 g L' Hexanoat
kein Wachstum mehr. Selbiges gilt fir die Alkohole. Wahrend Wachstum noch mit
36,1 g L™ Ethanol zu verzeichnen ist, ist dies fiir Butanol nur noch mit einer vorgelegten
Konzentration von 10,OgL'1 zu sehen und fir Hexanol findet mit 5,3gL'1 keine
Zunahme der inokulierten Biotrockenmassekonzentration mehr statt. Gleichzeitig kann
aus diesen Werten abgeleitet werden, dass die Sauren bereits bei geringeren
Konzentrationen starkere inhibierende Effekte als die Alkohole besitzen. Daher ist es
nicht verwunderlich, dass die Bildung der Alkohole als Entgiftungsmechanismus zu
verstehen ist. Dieser stellt eine adaptive Antwort der Zellen auf die steigenden
Saurekonzentrationen bei gleichzeitig sinkendem pH dar, welcher wiederum durch die

Saurebildung selbst ausgeldst wird (Jones und Woods 1986).

Fir C. carboxidivorans wurde die Auswirkung der Produkte Ethanol und Butanol auf das
Wachstum in Anaerobflaschen unter autotrophen Bedingungen untersucht (Fernandez-
Naveira et al. 2016a). Dabei fiihrten 14,0-145gL" Butanol zu 50 %
Wachstumsinhibierung und die Vorlage von 20 g L™ Butanol wies kein Wachstum mehr
auf. Die Zugabe von 35 g L' Ethanol zeigte in diesen Untersuchungen eine Reduzierung
der finalen Biotrockenmassekonzentration um 50 %. In der vorliegenden Arbeit finden
Reduktionen der stationdren Biotrockenmassekonzentrationen um etwa 50 % bei
Zugabe von 21,6 g L Ethanol beziehungsweise von Butanol in einem Bereich von
7,0gL" bis 10,0gL" statt. Die bereits friiher einsetzenden inhibierenden Effekte
kénnten den verschiedenen angewandten Temperaturen zugrunde liegen, da hier mit
37 °C gearbeitet wurde, wahrend in der Literatur eine Prozesstemperatur von 30 °C
gewahlt wurde. Hohere Temperaturen sind verbunden mit einer hoheren
Zellmembranfluiditat, welche wiederum eine Destabilisierung der Membran und eine
herabgesetzte Aktivitat fir Transportprozesse und der ATPase Aktivitat bewirkt (Bowles
und Ellefson 1985). Zusatzlich wird der Eintritt undissoziierter Sauren erleichtert, welche
zellintern dissoziieren mit negativen Effekten auf den flr die Energiegewinnung

notwendigen lonengradienten (Dtrre 2005).
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Untersuchungen zur Inhibierung durch Hexanol bei C. carboxidivorans sind bisher nicht
beschrieben. Hexanol zeigte in dieser Arbeit noch starkere Inhibierungseffekte auf die
Biotrockenmassekonzentration verglichen mit Ethanol oder Butanol. Aufgrund seiner
Kettenlange ist es als hydrophobe Substanz besonders geeignet, in die
Phospholipidmembran zu integrieren, was zu einer erhéhten Zellmembranfluiditat fahrt.
Diese Destabilisierung kann den notwendigen lonengradienten zur Energie-

konservierung nachteilig beeinflussen.

Der beobachtete Konzentrationsabfall zugebener Alkohole bei gesteigerten
Saurekonzentrationen sowie umgekehrt der Konzentrationsabfall zugegebener Sauren
zugunsten korrespondierender Alkoholbildung (insbesondere C4-Produkte) zeigt die
Bestrebung des Stammes, die inhibierenden und toxischen Effekte dieser zugegebenen
Substanzen mithilfe dieser Reaktionen zu reduzieren. Dies ist insbesondere der Fall,
wenn die zugegebenen Konzentrationen nicht allzu hoch waren, sodass die Inhibierung
das Bakterium noch nicht allzu stark am Wachstum hinderte. Derartige Beobachtungen
wurden fir C. acetobutylicum ebenso gemacht, wobei eine vermehrte Butanolbildung bei
der Zugabe von 20 — 80 mM Butyrat unter Butyratabbau festgestellt wurde (Bahl et al.
1982).

Vorgelegte Saurekonzentrationen von 4 g L™ Acetat, 2 g L™ Butyrat und 1 g L™ Hexanoat
bei C. carboxidivorans zeigten eine Verringerung der maximalen Biotrockenmasse-
konzentration um 50 % (Zhang et al. 2016). In der Literatur sind gegeniber Ethanol
relativ hohe Toleranzen mit einer Wachstumsinhibierung von 50 % bei Vorlage von
40 g L™ fur Clostridium acetobutylicum beschrieben (Costa und Moreira 1983). Fiir
Butanol wird angegeben, dass Clostridien nicht mehr als 2 % Butanol tolerieren kénnen
(Knoshaug und Zhang 2009).

5.3 Verwertung verschiedener Gasmischungen

Der klassische Acetyl-CoA-Stoffwechselweg benutzt H, als Energiequelle und CO, als
Kohlenstoffquelle zur Bildung von Acetyl-CoA. Einigen Acetogenen ist es aber auch
moglich, zusatzlich CO im Acetyl-CoA Stoffwechselweg zu verwerten oder gar als
alleinige Kohlenstoffquelle und Energiequelle zu nutzen (siehe Abschnitt 3.1.1). Daher
wurden Untersuchungen zur Verwertung der Gasbestandteile mit C. carboxidivorans

vorgenommen.
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5.3.1 Verwertung der Gaskomponenten H,, CO und CO,

Zunachst wurden in Anaerobflaschen Parallelkultierungen zur Untersuchung der
Verwertung von Gaskomponenten durchgefiihrt. Die verwendeten Gasmischungen
waren H,/CO/CO,, H,/CO, H,/CO,, CO und als Referenz CO/CO, mit Gaszusammen-
setzungen von 45:50:5, 66:34, 66:34, 80:20 und 100. Ansatze mit reinem N, in der
Gasphase dienten als Negativkontrolle. Einmalig wurde ein Uberdruck der jeweiligen
Gasmischung von 1 bar zu Beginn der Satzprozesse angelegt und das Wachstums- und
Produktbildungsverhalten verfolgt. Die Endkonzentrationen von Biotrockenmasse und
der C2- sowie C4-Produkte nach Prozessende in der stationdren Phase (6,0 d) sind in
Abbildung 5.6 dargestellt.

Neben der Referenz mit CO/CO, wurde mit Gasmischungen bestehend aus H,/CO/CO,
und H,/CO Wachstum beobachtet, welches von einem raschen Abfall der Absolutdriicke
in den Anaerobflaschen sowie einem pH-Abfall begleitet war (Daten nicht gezeigt). Dabei
wurden Biotrockenmassekonzentrationen zwischen 0,36 g L und 0,57 g L™ beobachtet.
Ansatze mit reiner CO-Begasung ohne zusatzlich andere Gaskomponenten oder der
Ansatz ohne CO (H,/CO,) wiesen hingegen kaum Wachstum auf. Der Ansatz mit
Stickstoff im Kopfraum der Anaerobflaschen zeigte ebenfalls kein Wachstum.
Entsprechend des vorhandenen Wachstums wurden neben der Referenz mit CO/CO,
bei den Gasmischungen H,/CO/CO, und H,/CO hohe Acetatkonzentrationen erzielt, die
im Bereich zwischen 3,17 gL" und 3,97 gL' lagen. Die Bildung von Butyrat lag bei
diesen Gasmischungen zwischen 0,66 gL und 1,89 gL™". In allen anderen Ansétzen
fand mit Ausnahme der Gasmischung aus H,/CO, (0,26 g L™ Acetat) keine Saurebildung
statt. Bei allen angewandten Gaszusammensetzungen, auch bei denen kein
Zellwachstum zu beobachten war, wurde Ethanolbildung festgestellt, die héchste mit
einer Gasmischung aus H,/CO/CO, mit 0,69 g L', die niedrigste bei N, mit 0,08 g L.
Butanol spielte als Produkt eine untergeordnete Rolle mit der héchsten Konzentration
von 0,13 g L bei einer Gasmischung von H,/CO. Geringe Formiatbildung von maximal
0,104¢ L' waren neben der Referenz mit CO/CO, bei den Gasmischungen H,/CO/CO,
und H,/CO, zu beobachten.
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Abbildung 5.6: Endkonzentrationen von autotrophen Parallelkultivierungen mit
C. carboxidivorans in Anaerobflaschen bei unterschiedlichen vorgelegten Gaszu-
sammensetzungen nach einer Prozesszeit von 6,0 d. Die Gaszusammensetzungen
(v/v, %) betrugen H,:CO:CO, = 45:50:5; H,:CO =66:34; CO:CO, =80:20; CO = 100;
H,:CO, =66:34 bei einem Anfangsdruck von 2barabs, pH,=6,0; T=37°C;
n=100rpm;V=0,1L.

Eine Gasmischung aus H,/CO/CO, ist interessant, da hier eine erhohte
Ethanolkonzentration gemessen wurde. Im Rihrkesselreaktor war der Einsatz von
5gL"' MES-Puffer notwendig, um die unzureichende Pufferwirkung durch den
geringeren CO,-Anteil in der Gasmischung zu kompensieren. Die Verlaufe fur die
Biotrockenmassekonzentration, den pH und die Produkte sind in Abbildung 5.7
dargestellt. Dabei zeigte sich eine ahnliche maximale Biotrockenmassekonzentration
(0,38 g L), Acetatkonzentration (1,09 g L") und Butanolkonzentration (0,37 g L") wie im
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Referenzprozess mit CO/CO,-Gaszusammensetzung. Gleichzeitig war die maximale
Ethanolkonzentration deutlich erhéht (1,89 g L"), wahrend hingegen kaum Butyrat-

bildung stattfand.
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Abbildung 5.7: Autotrophe Satzkultivierungen im kontinuierlich begasten Ruhrkessel-
reaktor mit unterschiedlichen Gaszusammensetzungen unter pH unkontrollierten
Bedingungen. Gasmischung H,:CO:CO, = 45:50:5 (schwarze Symbole und Linie) im
Vergleich zum Referenzprozess mit CO:CO, = 80:20 (dunkelgraue Symbole und Linie).
Die vertikale, gestrichelte Linie markiert den Wechsel von der acidogenen Phase zur
solventogenen Phase. (T=37°C; pHy=6,0; PV'=151WL" Fgs=5Lh";
P=1,01bar;V=100L).
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Die Gasaufnahmeraten fir den H.,/CO/CO,-Prozess sind vergleichend zum CO/CO.-
Prozess (Referenz) in Abbildung 5.8 dargestellt. Das sofortige Einsetzen des
Wachstums mit dieser Gasmischung war verknlpft mit der CO-Gasaufnahme und der
CO,-Bildung, die mit Werten von 10 mmol L' h™" CO und 9 mmol L' h™ CO, bei einer
Prozesszeit von 0,7 d ihre Maxima erreichten, bevor die Gasaufnahme bis zu einer
Prozesszeit von 2,1 d zum Erliegen kam. Die Verlaufe der Partialdriicke fir CO und CO,
sind ebenfalls konsistent mit der Gasaufnahme. Der Partialdruck fir H, veranderte sich
minimal, weswegen auch keine H,-Gasaufnahme oder Hj-bildung zu verzeichnen ist.

Damit liegt keine simultane CO und H,/CO,-Verwertung vor.

Die Verwertung von H./CO als Gasphase zeigte im Rihrkesselreaktor im Gegensatz zu
Anaerobflaschen kaum Wachstum und Produktbildung.
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Abbildung 5.8: Ausgangspartialdricke pco (schwarz), pco, (dunkelgrau) und pgy,
(hellgrau) sowie volumetrische Gasaufnahmeraten rco (schwarz), rco, (dunkelgrau) und
ry, (hellgrau) der autotrophen Satzprozesse mit C. carboxidivorans im kontinuierlich
begasten Rihrkesselreaktor mit Gaszusammensetzung von H,:CO:CO, = 45:50:5 im
Vergleich zur Gaszusammensetzung CO:CO,=80:20 (Referenz) unter pH
unkontrollierten Bedingungen. Die vertikale, gestrichelte Linie markiert den Wechsel von
der acidogenen Phase zur solventogenen Phase. (T=37°C; pHy=6,0;
PV'=151WL"; Fees=5Lh";P=1,01bar; V=1,0L).
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Diskussion

C. carboxidivorans ist neben CO/CO, (Referenz) mit den Gasmischungen H,/CO/CO,
und H,/CO in Anaerobflaschen kultivierbar. Die hochste Biotrockenmassekonzentration
wird mit der CO/CO,-Gasmischung erzielt, vermutlich aufgrund des am hdchsten
gewahlten CO-Anteils mit 80 % gegenlber den Gaszusammensetzungen H,/CO/CO,
oder H,/CO, welche beide Uber einen geringeren Anteil an CO verfigen (50 %
beziehungsweise 34 %) und vermutlich deswegen auch etwas geringere Biotrocken-
massekonzentrationen erzielen. Bei der Negativkontrolle mit N, als Gasphase trat kein

Wachstum auf.

Bei einigen Gasmischungen tritt Formiatbildung auf. Dies ist ein Zwischenintermediat im
Acetyl-CoA-Stoffwechselweg und dessen Akkumulation deutet stets auf eine Stérung im
Energiemetabolismus hin, da ATP zur weiteren Reduktion des Formiats im Methylzweig
fehlt (Peters et al. 1999). Im Ruhrkesselreaktor wurde bei keiner Gasmischung
Formiatbildung beobachtet. Dieser Unterschied konnte eventuell der Anlegung von
Uberdruck in den Anaerobflaschen zugrunde liegen. Die hohen Partialdriicke bei
gleicher Gaszusammensetzung koénnten zu inhibierenden Effekten im Acetyl-CoA-

Stoffwechselweg gefiihrt haben, die eine Akkumulation an Formiat zur Folge hatte.

Abgasdaten im Ruhrkesselreaktor zeigen, dass keine simultane CO- und H,/CO,-
Verwertung bei H,/CO/CO, als Gaszusammensetzung stattfindet. Es wird lediglich CO
aufgenommen und CO,; als Nebenprodukt netto gebildet. Dies kénnte auf Inhibierungen
von Hydrogenasen durch CO bei den aufgepragten CO-Partialdriicken zurlickzufiihren
sein, welches selbst reversibel in aktiven Zentren von Hydrogenasen binden kann und
somit eine Ho-Aufnahme unterbindet (Ragsdale 2004; Bennett et al. 2000).

Gemal der Stochiometrie der Produktbildung basierend auf CO siehe Gleichungen
(3.3) — (3.8) missten auch Prozesse mit reinem CO als Substrat mdglich sein, jedoch ist
bereits in Parallelkultivierungen in Anaerobflaschen kaum Wachstum zu beobachten
gewesen, sodass davon ausgegangen werden muss, dass CO, zwingend notwendig zur
Satzkultivierung von C. carboxidivorans notwendig ist. In der Literatur gibt es hierzu
einen Widerspruch. Auf die Notwendigkeit von CO, mit diesem Stamm bei einem
kontinuierlich betriebenen Blasensaulenreaktor wird hingewiesen (Rajagopalan et al.
2002; Lewis et al. 2006). Allerdings ist auch Wachstum und Produktbildung von
C. carboxidivorans mit reiner CO-Begasung in einem Satzprozess im Ruhrkesselreaktor
beschrieben (Fernandez-Naveira et al. 2016b). Hierbei wurde der Reaktor mit Zellen
angeimpft, die bereits in der Vorkultur auf CO herangezogen wurden, sodass die

Fahigkeit zur Verwertung von reinem CO eventuell einem Adaptionseffekt unterlag. Es
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ware aber auch denkbar, dass ein hoher CO-Gasdurchsatz notwendig ist, um auf eine
zusatzliche Zufuhr von CO, in der Gasphase verzichten zu kénnen. Erst wenn ein hoher
Verbrauch an CO vorliegt, hat auch die Gasphase im Reaktor einen ausreichend hohen
CO,-Anteil.

C. carboxidivorans konnte eine Gasmischung aus H./CO, im Satzprozess nicht
verwerten, was bisher nicht beschrieben wurde. Mdglicherweise kdnnten energetische
Grinde dazu beitragen, dass CO, nicht verwertet wird, da die freiwerdende Enthalpie zur
Produktbildung mit CO als Kohlenstoffquelle verglichen mit CO, hoher ist siehe
Gleichung (3.3) — (3.14). Eventuell liefert die Verwertung von CO, als Kohlenstoffquelle

fur C. carboxidivorans nicht ausreichend Energie zum Aufbau von Biomasse.

5.3.2 CO-Partialdruck pco

Aus der Literatur ist bekannt, dass der CO-Partialdruck Einfluss auf die
Produktverteilung bei der Fermentation acetogener Bakterien haben kann oder gar
inhibierende Effekte zur Folge hat. Auf der anderen Seite ist die Ldslichkeit der Gase,
insbesondere von CO gering, weswegen flr eine verbesserte CO-Versorgung die
Erhdhung des CO-Partialdrucks notwendig erscheint. Daher wurde der Einfluss
unterschiedlicher CO-Eingangspartialdricke auf Wachstum und Produktbildung in
autotrophen Satzprozessen mit C. carboxidivorans mit kontinuierlicher CO/CO,-

Begasung untersucht.

Hierzu wurde der CO-Eingangspartialdruck zwischen 0,2 bar und 2,8 bar variiert. Der
COo-Eingangspartialdruck wurde fir CO-Eingangspartialdriicke bis 1,0 bar auf einen
Wert von pco,in = 0,2 bar eingestellt und mit N, auf einen Gesamtdruck von 1,0 bar
aufgeflllt. Fir die Einstellung des CO-Eingangspartialdruckes von 1,0 bar wurde unter
Verwendung eines COs-Eingangspartialdruckes von 0,2 bar der Gesamtdruck auf
1,2 bar absolut erhéht. Fir die Einstellung des CO-Eingangspartialdruckes von 2,8 bar
wurde der Gesamtdruck des Reaktorsystems auf 3,5 bar absolut erhdht, wodurch sich
ein CO,-Eingangspartialdruck von 0,7 bar ergab. Abbildung 5.9 zeigt ausgewahlte
Verlaufe fur Biomasse, pH und Produkte dieser Versuchsreihe. Tabelle 5.1 liefert einen
Uberblick liber erzielte Biomasse- und Produktkonzentrationen. Mit dem geringsten CO-
Eingangspartialdruck von 0,2 bar wurde auch die geringste Biotrockenmasse-
konzentration (0,31gL™) bei einer spezifischen Wachstumsrate von 0,13 h™ in der
exponentiellen Wachstumsphase erreicht. Schon mit Erhéhung des CO-

Eingangspartialdrucks auf 0,4 bar, 0,6 bar oder 0,8 bar wurden vergleichbare



74 Parameterstudien im Satzprozess

Biotrockenmassekonzentrationen in der stationdren Phase erreicht bei ahnlichen
spezifischen Wachstumsraten. Bei einem CO-Eingangspartialdruck von 1,0 bar sank die
spezifische Wachstumsrate wieder bei leicht geringerer maximaler Biotrockenmasse-
konzentration ab. Fir den héchsten CO-Eingangspartialdruck von 2,8 bar war zunachst
eine eintagige Verzdgerungszeit vor dem Einsetzen des Wachstums zu sehen, bevor
C. carboxidivorans mit einer duferst geringen spezifischen Wachstumsrate von 0,03 h”
zu einer Biotrockenmassekonzentration von 0,40 g L zu wachsen vermochte (Verlauf

nicht dargestellt).

Die maximale Acetatkonzentration, die nach 1,0 d Prozesszeit erreicht wurde, war mit
Werten zwischen 0,76 gL und 0,91 g L™ fiir die CO-Eingangspartialdriicke zwischen
0,2 bar und 0,8 bar in einem ahnlichen Bereich, lediglich mit einem pco;n von 1,0 bar

wurde eine hohere maximale Acetatkonzentration erreicht.

Maximalwerte der erzielten Produktkonzentrationen sind in Tabelle 5.1 aufgelistet. Es
zeigten sich groRe Unterschiede in der maximal erzielten Ethanolkonzentration.
Wihrend diese fiir pco,n = 0,2 bar bei 0,63 g L™ lag, war diese fiir pcoin = 0,4 bar um den
Faktor 1,8 héher und bei einem pco von 0,6 bar bereits um das 2,9-fache angestiegen.
Eine weitere Erhdhung des CO-Eingangspartialdrucks resultierte nur flir einen
Pco.n = 1,0 bar im Vergleich zu pcoin=0,2 bar in einer weiteren Steigerung der
Ethanolbildung (Faktor 2,5). Die Bildung an Ethanol spiegelte sich im Anstieg der pH-

Verlaufe wider.

Analog zur Beobachtung fir das Acetat war die maximale Butyratkonzentration bei
einem pco von 1,0 bar zu beobachten (0,28 g L™"). Fiir Butanol ergaben sich ebenfalls
Unterschiede flr die verschiedenen angewandten CO-Eingangspartialdriicke. Mit einem
Pcoin Von 0,2 bar wurde der geringste Wert (0,35gL™") erhalten, wahrend dessen
Konzentration flir einen pcoin von 0,4 bar oder pcoin von 0,8 bar um den Faktor 1,2
anstiegen. Die grofite Erhéhung mit einem Faktor von jeweils 1,6 wurde bei den
angelegten CO-Eingangspartialdriicken von 0,6 bar oder 1,0 bar erhalten. Die Bildung
von Hexanol war mit Ausnahme eines angelegten pco von 0,8 bar fir alle eingesetzten

CO-Eingangspartialdriicke mit 0,23 g L' — 0,30 g L in einem ahnlichen Bereich.
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Abbildung 5.9: Autotrophe Satzkultivierungen von C. carboxidivorans im kontinuierlich
begasten Ruhrkesselreaktor mit unterschiedlichen CO-Eingangspartialdriicken pco;in
unter pH unkontrollierten Bedingungen. pcoi, = 0,2 bar (weiler Kreis, dunkelgraue
gepunktete Linie), pcoin = 0,6 bar (hellgrauer Kreis, hellgraue Linie), pcoi = 0,8 bar
(Referenzprozess) (dunkelgrauer Kreis, dunkelgraue Linie), pcoin = 1,0 bar (schwarzer
Kreis, schwarze Linie). Die vertikale, gestrichelte Linie markiert den Wechsel von der
acidogenen Phase zur solventogenen Phase. (T =37 °C; pHy=6,0;PV'=151W L™
Feass=5Lh":V=10L).
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Tabelle 5.1: Maximalwerte fir die Biotrockenmassekonzentration (BTM), spezifische
Wachstumsrate y und erzielte Saure- und Alkoholkonzentrationen bei der autotrophen
Umsetzung von CO/CO, im pH unkontrollieten Satzverfahren eines kontinuierlich
begasten Rulhrkesselreaktors mit C. carboxidivorans bei unterschiedlichen CO-
Eingangspartialdriicken. Die jeweils hdchsten Werte sind optisch hervorgehoben.
Standardabweichungen, sofern angegeben, resultieren aus drei unabhangig
voneinander durchgefilhrten Satzprozessen. (T =37 °C; pHy=6,0;PV'=151W L";
Fess=5LN": V=1,0L; Pcozin = 0,2 bar; bei pco,n = 2,8 bar betrug pcoyin = 0,7 bar;
V=1,0L).

Pco,in, bar 02 04 06 08 1,0 28

u, h 0,13 0,16 0,47 0,17 +0,01 0,14 0,02%
BTM, g L™ 0,31 041 0,49 045+0,03 0,39 0,40
Acetat, g L™ 0,80 0,96 0,76 091+0,06 1,21 0,93

Ethanol, g L 063 1,15 1,81 1,21+£0,05 1,56 1,09
Butyrat, gL' 0,15 0,10 0,11 0,21+0,06 0,28 0,26
Butanol, g L™ 0,35 0,43 0,56 0,44 +0,07 0,57 0,21
Hexanoat, gL' 0,11 - - 0,07+ 0,00 0,04 -

Hexanol, g L' 0,25 023 0,30 0,15+0,04 0,23 n.d.

Imit Verzdgerungszeit von 24 h; n. d. nicht bestimmt.

Eine normierte Darstellung der Produktkonzentrationen in einem Netzdiagramm zeigt,
dass ein CO-Eingangspartialdruck von 0,6 bar die hochsten Alkoholkonzentrationenen
lieferte, da hier die groflite Flache aufgespannt wird (Abbildung 5.10). Zudem ist bei
diesem CO-Eingangspartialdruck das Biomassewachstum maximal. Damit Gbersteigt die
Prozessleistung bei einem CO-Eingangspartialdruck von 0,6 bar die des
Referenzprozesses (pco,n = 0,8 bar). Die Anwendung eines CO-Eingangspartialdrucks
von 1,0 bar hingegen praferiert die Saurebildung von Acetat und Butyrat. Die geringste

Prozessleistung wurde bei einem CO-Eingangspartialdruck von 2,8 bar erreicht.
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Abbildung 5.10: Graphische Darstellung der maximalen Biotrockenmassekonzentration
(BTM), spezifischen Wachstumsrate (y) und der erzielten Saure- und Alkohol-
konzentrationen Acetat (Ac), Butyrat (But), Hexanoat (Hex), Ethanol (EtOH), Butanol
(BuOH) und Hexanol (HxOH) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen CO-Eingangspartialdriicken. Der jeweils
hdchste Wert wurde zu 1 normiert und hieraus die Werte fir die anderen Prozess-
bedingungen bestimmt. Werte, die nicht bestimmt wurden oder werden konnten, wurden
auf 0 gesetzt. (T=37°C; pHy=6,0;PV"'=151WL"; Fges=5Lh"; pcoyin = 0,2 bar;
bei pco,n = 2,8 bar betrug pco,,in = 0,7 bar; V=1,0L).
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Abbildung 5.11: Partialdriicke pco (schwarz) und pco, (grau) sowie volumetrische
Gasaufnahmeraten reo (schwarz) und reo, (grau) der Satzkultivierungen im kontinuierlich
begasten Ruihrkesselreaktor mit unterschiedlichen CO-Eingangspartialdriicken pcoin
unter pH unkontrollierten Bedingungen. Die vertikale, gestrichelte Linie markiert den
Wechsel von der acidogenen Phase zur solventogenen Phase. (T =37 °C;
pHo=6,0; PV'=151W L"; Fgas =5 L h™; pcogin = 0,2 bar; V= 1,0 L).
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Die fir die Satzprozesse aufgezeichneten Partialdricke im Abgas sowie die
volumetrischen Gasaufnahmeraten sind in Abbildung 5.11 als Funktion der Prozesszeit
bei verschiedenen CO-Eingangspartialdriicken dargestellt. Diese weisen den
charakteristischen Abfall des pco und den Anstieg des pco, auf, was sich in den
Gasaufnahmeraten in der CO-Aufnahme und der CO,-Bildung widerspiegelt. Bei allen
dargestellten Prozessen stieg die volumetrische CO-Aufnahme bis zu einer Prozesszeit
von 0,6d auf einen Maximalwert zwischen 15 mmol L' h™ und 22 mmol L' h™ bei
maximal erreichten CO,-Bildungsraten zwischen 8 mmolL" h™" und 14 mmol L h™,
welche im Anschluss daran stetig geringer wurden. Ab einer Prozesszeit von etwa 4,0 d

wurde bei allen Prozessen keine Gasaufnahme mehr beobachtet.

Das Substrat CO weist mit steigender Konzentration inhibierende Effekte auf. Daher
wurde eine Substratiiberschussinhibierungskinetik fir CO erstellt. Fir die genaue
Vorgehensweise wird auf Abschnitt 4.4.5 verwiesen. Hierzu wurden die spezifischen
Wachstumsraten in der exponentiellen Phase bestimmt. Dies ist in Abbildung 5.12
graphisch gezeigt. Fir den hoéchsten CO-Eingangspartialdruck von 2,8 bar lag keine
exponentielle Wachstumsphase mehr vor. Es wurde dennoch eine spezifische
Wachstumsrate bestimmt, um die CO-Inhibierungskinetik abschatzen zu kénnen. Die
Auftragung der spezifischen Wachstumsraten gegenitber den mittleren CO-Partial-
driicken p;, wahrend der exponentiellen Phase lieferte eine Abschatzung der CO-
Inhibierungskinetik, die auf der Substratliberschussinhibierungskinetik von Andrews
(1968) basierte und mit dem Sensitivitatsfaktor ¢ erganzt wurde (siehe Abschnitt 4.4.5),
um die Daten gut widerspiegeln zu kénnen. Die formalkinetischen Parameter Ks, K|, Jmax
und ¢ wurden zu 180 mbar, 1259 mbar, 0,247 h' und 2,616 abgeschatzt (Abbildung
5.13). Damit ergibt sich ein optimaler p.5 von 565 mbar, bei dem eine spezifische

Wachstumsrate von 0,171 h™" erreicht wird.
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Abbildung 5.12: Biotrockenmassekonzentrationen (BTM) bei autotrophen Satz-
prozessen von C. carboxidivorans im kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor mit
unterschiedlichen CO-Eingangspartialdricken pco unter pH unkontrollierten Beding-
ungen. Der graue Bereich markiert die exponentielle Wachstumsphase zur Bestimmung
der spezifischen Wachstumsrate sowie des CO-Partialdrucks pgg. (T =37 °C;

pHy=6,0; PV =151 WL" Fges=5Lh";V=1,00L).
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Abbildung 5.13: CO-Inhibierungskinetik (schwarze Linie) flr C. carboxidivorans nach
einer modifizierten Substratliberschussinhibierungskinetik nach Pfaffinger et al. (2016)
mit Angabe des 95 %-Konfidenzintervalls (schwarze gestrichelte Linie). Die spezifischen
Wachstumsraten wurden in der exponentiellen Wachstumsphase von autotrophen
Satzprozessen im kontinuierlich begasten Riihrkesselreaktor mit unterschiedlichen CO-
Eingangspartialdricken pcoin unter pH unkontrollierten Bedingungen bestimmt
(schwarze Punkte). p., ist der gemittelte CO-Partialdruck in der exponentiellen

Wachstumsphase. pma: maximale spezifische Wachstumsrate, Ks: Sattigungskonstante,
Ki: Inhibierungskonstante, pcoopt: Optimaler CO-Partialdruck, po: optimale spezifische
Wachstumsrate. (T =37 °C; pHy=6,0; PV'=151W L"; Feas=5Lh™"; V=1,0L).

Diskussion

Es zeigt sich, dass der Eingangspartialdruck von CO einen entscheidenden Einfluss auf
Wachstum und Produktbildung hat. Dabei erweist sich C. carboxidivorans als sehr
tolerant gegentber CO. Erste negative Effekte auf das Wachstum mit reduzierter
spezifischer Wachstumsrate und reduzierter maximaler Biotrockenmassekonzentration
in der stationdren Phase treten erst ab einem angelegten pcoin von 1,0 bar auf.
Vergleichbare maximale Biotrockenmassekonzentrationen werden sogar mit einem CO-
Eingangspartialdruck von 2,8 bar detektiert, wenn auch mit einer ausgepragten

Verzdgerungszeit und einer stark reduzierten spezifischen Wachstumsrate.

Bereits mit einem CO-Eingangspartialdruck von 0,4 bar ist im kontinuierlich begasten
Rihrkesselreaktor eine Tendenz zur vermehrten Ethanolbildung bei ahnlicher
Acetatbildung zu sehen. Demzufolge steigt auch das Ethanol zu Acetat-Verhaltnis mit
steigendem CO-Eingangspartialdruck an und weist bei einem pcoi, von 0,6 bar einen
Maximalwert von 12,06 g g auf (Tabelle 5.2). Auch das Butanol zu Butyrat-Verhéltnis ist
bei diesem pco,n im Vergleich zu den anderen angewandten CO-Eingangspartialdriicken
am hochsten. Das grote Hexanol zu Hexanoat-Verhaltnis wurde bei einem CO-
Eingangspartialdruck von 1,0 bar identifiziert, wahrend mit einem CO-Eingangs-

partialdruck von 0,4 bar und 0,6 bar keine Hexanoatbildung stattfand. Ein Vergleich der
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gebildeten Konzentrationen an Ethanol, Butanol und Hexanol zeigt die untergeordnete
Rolle von Butanol als gebildeten Alkohol gegenliber Ethanol, und Hexanol wiederum
gegenutber Butanol. Dies ist nicht verwunderlich, da langerkettige Produkte durch
Kettenverlangerung aus den kurzkettigen Intermediaten Acetyl-CoA und Butyryl-CoA
oder alternativ aus den in das Medium abgegebenen korrespondieren Sauren gebildet
werden (Bruant et al. 2010; Fernandez-Naveira et al. 2017b), deren Konzentrationen

unter anderem aus selbigen Grinden mit Kettenverlangerung abnimmt.

Die zellspezifische Gesamtalkoholausbeute ist fur einen CO-Eingangspartialdruck von
1,0 bar am héchsten (4,40 g g™), fir einen CO-Eingangspartialdruck von 0,6 bar liegt
dieser nahezu gleich hoch. Ebenso zeigt sich der angewandte CO-Eingangspartialdruck
von 1,0 bar als vorteilhaft fir die zellspezifische Butanolausbeute (1,60 gg™”). Die
hochste zellspezifische Hexanolausbeute wurde hingegen mit dem geringsten
angewandten CO-Eingangspartialdruck von 0,2 bar erreicht. Die normierte Auftragung
der Alkohol zu Saure-Verhaltnisse und spezifischen Ausbeuten zeigt eine verbesserte
Prozessleistung hinsichtlich der Alkoholbildung fir einen CO-Eingangspartialdruck von
0,6 bar (EtOH/Ac, BuOH/But, Ygwonx) und 1,0 bar (Yewomx, Yeuwownix) gegendber dem
Referenzprozess mit pco,n = 0,8 bar (Abbildung 5.14).

Tabelle 5.2: Maximalwerte fur Alkohol/Saure-Verhaltnisse und biomassespezifische
Produktausbeuten Ypx bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rulhrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen CO-Eingangspartialdricken. Die jeweils
héchsten Werte sind optisch hervorgehoben. Standardabweichungen, sofern
angegeben, resultieren aus drei unabhdngig voneinander durchgeflihrten
Satzprozessen. (T =37 °C; pHy=6,0; PV"'=151W L™ Fges =5 L h™"; pcoyin = 0,2 bar;
bei pco,n = 2,8 bar betrug pco,in = 0,7 bar; V =1,0L).

Pco.in, bar 02 04 06 0,8 1,0 2,8
EtOH/Acetat, g g~ 1,86 4,08 12,06 3,59+0,07 4,92 1,53
BuOH/Butyrat,gg”' 3,87 4,42 2310 4,11+0,15 555 1,47
HxOH/Hexanoat,gg"' 2,28 -2 -2 433+167 6,28 n.d.

Yeronx 99 225 293 414 287+004 4,40 297
Yauorx 9 G 1,32 1,09 1,28 1,10+0,17 1,60 0,54
Yo 9 G 0,95 0,59 0,63 0,35+0,03 0,64 n.d.

dkeine Hexanoatbildung; n.d.: nicht bestimmt
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Abbildung 5.14: Graphische Darstellung der
Verhaltnisse Ethanol/Acetat (EtOH/Ac), Butanol/Butyrat (BuOH/But), Hexanol/Hexanoat
(HxOH/Hex) und biomassespezifische Produktausbeuten Ypyx fur Ethanol (Ygonix),
Butanol (Yguonix) Und Hexanol (Yuxonx) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im
pH unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktors mit

C. carboxidivorans bei

unterschiedlichen CO-Eingangspartialdriicken.
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Der jeweils

hochste Wert wurde zu 1 normiert und hieraus die Werte flr die anderen Prozess-
bedingungen bestimmt. Werte, die nicht bestimmt wurden oder werden konnten, wurden
auf 0 gesetzt. (T =37 °C; pHy=6,0; PV'=151W L"; Feas = 5L h™; pco, = 0,2 bar; bei

Pco = 2,8 bar betrug pco, = 0,7 bar; V =1,0L).
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Far C. carboxidivorans wurde bereits in Anaerobflaschen der Einfluss des CO-
Eingangspartialdruckes auf Wachstum und Produktbildung untersucht (Hurst und Lewis
2010). Der von Hurst und Lewis beobachtete Effekt einer hdheren Biotrockenmasse-
konzentration mit steigendem CO-Eingangspartialdruck wird hier bestatigt. In den hier
durchgefiihrten Arbeiten ist eine CO-Eingangspartialdruckerhhung von 0,2 bar auf
0,4 bar mit einer Erhohung in der erzielten Biotrockenmassekonzentration begleitet und
zeigt bei weiterer Erhéhung keine weitere Steigerung. In den Untersuchungen von Hurst
und Lewis wurde hingegen eine Steigerung der Biotrockenmassekonzentration bis auf
einen deutlich héheren CO-Eingangspartialdruck von 2,0 bar beobachtet. Dies kdnnte
den unterschiedlichen Begasungsstrategien zurlickzufihren sein, da hier im
kontinuierlich begasten RUhrkesselreaktor ein hoher Leistungseintrag (hohe
Ruhrerdrehzahl), der Einsatz einer Sintermetallfritte und von Strémungsbrechern eine
optimale Gasversorgung gewahrleisten, wahrend in den Prozessen bei Hurst und Lewis
die Begasung uber eine in die Flussigphase eingetauchte Kantlle bewerkstelligt wurde
und der Gasauslass zur Einstellung des Gesamtdrucks und zum Teil auch CO-

Eingangspartialdrucks Gber ein Ventil geregelt wurde.

In Bezug auf die erzielten Alkoholkonzentrationen (1,81 g L™ Ethanol, 0,56 g L™ Butanol,
0,30 g L™ Hexanol) sowie auf die Alkohol zu S&ure-Verhéltnisse und den spezifischen
Alkoholausbeuten stellte sich ein CO-Eingangspartialdruck von 0,6 bar als vorteilhaft fir
die Alkoholbildung heraus. Dabei scheint eine Exposition bis zu diesem CO-Eingangs-
partialdruck die selektive Alkoholbildung zu fordern. Die Abschatzung der CO-
Substratliberschussinhibierungskinetik wurde fir C. carboxidivorans bisher nicht
beschrieben. Sie liefert daher neue Erkenntnisse im Verstandnis fir Wachstum und
Produktbildung. Mit der Identifikation des optimalen pco von 565 mbar wird bestatigt,
dass bei einem pCO von 0,6 bar ausgepragtes Wachstum stattfindet, wobei kaum
inhibierende Effekte auftreten. Auch bei einem CO-Eingangspartialdruck von 1,0 bar ist
die spezifische Ethanol- sowie Butanolausbeute vergleichbar hoch wie bei einem pco
von 0,6 bar, resultiert aber aufgrund der geringeren Biotrockenmassekonzentration in
geringeren Produktkonzentrationen. Bei einem CO-Partialdruck von 1,0 bar befindet man
sich Uber dem optimalen Wert des CO-Partialdrucks und nahe der abgeschatzten
Inhibierungskonstante in Hohe von 1259 mbar. Hier treten bereits Inhibierungen durch
das CO auf.

Grundsatzlich kann die Toleranz von C. carboxidivorans gegeniber CO anhand der
abgeschatzten formalkinetischen Parameter als hoch eingestuft werden, was diesen

Stamm fiir die Anwendung in der Gasfermentation interessant macht. Andere acetogene
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Spezies sind gegenlber CO sensitiver. Beispielsweise tritt bei C. [jungdahlii bei einem
CO-Partialdruck von 0,743 bar kein Wachstum mehr auf. (Mohammadi et al. 2014).

Die zur Alkoholbildung bendétigten Reduktionsaquivalente werden hierbei vermutlich von
der Wassergas-Shift-Reaktion  bereitgestellt, welche mit steigendem CO-
Eingangspartialdruck in ausreichendem Malde zur Verfliigung gestellt werden (Lee et al.
2008a). Sobald die ersten inhibierenden Effekte von CO, insbesondere auf die Aktivitat
von Enzymen, vorliegen (Ragsdale 2004), dient die Wassergas-Shift-Reaktion durch die
Umsetzung von CO zu CO, auch gleichzeitig dazu, die Konzentration an CO im Medium
gering zu halten. Die dabei freiwerdenden Reduktionsaquivalente kénnten wiederum fir

die Umsetzung zu Alkoholen herangezogen werden.

5.4 Satzverfahren mit pH-Kontrolle

Da autotrophe Prozesse mit C. carboxidivorans in zwei unterschiedliche Phasen
eingeteilt werden kénnen, eine acidogene Phase und eine solventogene Phase, die mit
unterschiedlichen pH-Verlaufen verknlpft sind (siehe Abschnitt 3.1.5), wurde der pH als
ein entscheidender Faktor zur Verschiebung der Produktverteilung von der Saurebildung
zur Alkoholbildung angesehen. Daher wurde der Einfluss des pH auf die Produktbildung

insbesondere der Alkoholbildung naher untersucht.

Aufbauend auf den Ergebnissen des Referenzprozesses (siehe Abschnitt 5.1) wurde ein
autotropher Satzprozess mit einem pH-Profil durchgefiihrt, der die Wachstumsphase und
damit auch die saurebildende Phase verlangern sollte, um ein grélieres Potential zur
Umsetzung der gebildeten organischen Sauren in Alkohole zu schaffen. Hierzu wurde
der pH fur die ersten 2,0 d Prozesszeit auf pH 6,0 geregelt. Im Anschluss daran wurde
dieser innerhalb von 0,4 d linear auf pH 5,0 abgesenkt, um mithilfe dieses niedrigen pH
die Alkoholbildung voranzutreiben (Abbildung 5.15). Wahrend der ersten 2,0d
Prozesszeit wurde eine vergleichbare Biotrockenmassekonzentration wie im pH
unkontrollierten Referenzprozess erzielt (0,45gL"). Jedoch stieg die Acetat-
konzentration bis zu einer Prozesszeit von 1,4 d auf einen Wert von 2,29 g L™ an und
konnte damit um den Faktor 2,5 erhoht werden. Im Anschluss sank diese wiederum bis
Prozessende auf 0,91 g L™ Acetat ab. Mit einer maximal erzielten Ethanolkonzentration
von 2,69 gL" konnte die Ethanolbildung um den Faktor 2,2 gesteigert werden. Die
Bildung der langerkettigen Sauren fiel hingegen mit einem Maximalwert von 0,12 g L™
Butyrat und keiner nachweisbaren Hexanoatproduktion gering aus. Die maximale

Butanolbildung fiel im Vergleich zum Referenzprozess mit pH unkontrollierten
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Bedingungen ebenfalls niedriger aus und war mit einem Wert von 0,23 gL" um die
Halfte verringert. Es wurden lediglich 0,03 g L™ Hexanol detektiert, was nur noch einem
Finftel der Hexanolproduktion unter pH unkontrollierten Bedingungen entspricht.
Dementsprechend liegt eine Favorisierung kurzkettiger Produkte mit dem angewandten
pH-Profil vor. Um auch die Bildung langerkettiger Alkohole voranzutreiben, wurde in
einem weiteren Versuchsansatz ein pH-Profil angewandt, bei dem der pH in der zweiten
Phase auf pH 4,5 anstatt pH 5,0 herabgesetzt wurde. Allerdings wurde hier nach
Erniedrigung des pH keine metabolische Aktivitdt der Zellen mehr beobachtet (Daten

nicht gezeigt).

In einem weiteren Versuchsansatz wurde der pH wahrend der kompletten Prozesszeit
auf pH 6,0 konstant gehalten und dessen Auswirkungen auf Biomasse- und
Produktspektrum verfolgt. Nach Beendigung der exponentiellen Wachstumsphase nach
1,0 d Prozesszeit war weiterhin Wachstum in linearer Form nahezu bis Prozessende zu
verzeichnen. Die erzielte Biotrockenmassekonzentration stieg dabei auf 0,76 g L™ (70 %-
ige Erhéhung im Vergleich zum Referenzprozess beziehungsweise zum Prozess mit pH-
Profil) an. Mit 2,53 gL" Acetat lag unter Verwendung der pH-Kontrolle die héchste
Acetatkonzentration vor, die Ethanolkonzentration erreichte einen Wert von 2,65 g L.
Wihrend mit dem pH-Profil lediglich eine Restacetatkonzentration von 0,91 g L™ gegen
Ende des Prozesses vorlag, war diese bei Kontrolle auf pH 6,0 nur auf einen Wert von
1,87 g L™ abgefallen. Die Bildung der C4-Produkte fiel mit 0,12 g L' Butanol gegeniiber
pH unkontrollierten Bedingungen oder einem pH-Profil sehr gering aus, die C6-Produkte

wurden kaum gebildet.

In Anlehnung an die CO/CO,-Prozesse mit unterschiedlichen pH-Flhrungsstrategien
wurden autotrophe Satzprozesse mit zusatzlicher Hy-Zufuhr bei einer Gasmischung aus
H,/CO/CO, durchgefihrt (Abbildung 5.16). Der pH unkontrollierte Prozess wurde mit
Zugabe von 5gL”' MES durchgefiihrt, um eine unzureichende Pufferwirkung des
geringen COx-Anteil (H,/CO/CO, = 45:50:5) zu verhindern. Dieser Prozess lieferte mit
Werten von 1,89 g L' Ethanol und 0,37 g L' Butanol nicht nur eine hdhere Konzentration
fur den kurzkettigen Alkohol Ethanol, sondern auch eine nahezu vergleichbare
Konzentration des langerkettigen Alkohols Butanol verglichen mit pH unkontrollierten
Bedingungen unter CO/CO,-Begasung bei leicht geringerer Biotrockenmasse-

konzentration (0,39 g L") in der stationdren Phase.
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Abbildung 5.15: Autotrophe (CO:CO, = 80:20) Satzprozesse mit C. carboxidivorans im
kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor mit pH-Profil (schwarz) und mit pH-Kontrolle
(weil®, grau gepunktet) im Vergleich zum pH unkontrollierten Referenzprozess (grau).
(T=37°C;pHy=6,0;PV"'=151WL"; Feee=5LNh";P=1,01bar; V=1,01L).
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Das pH-Profil mit einer eintagigen pH-Kontrolle auf pH 6,0 mit anschlieRender manueller
pH-Erniedrigung auf pH 5,0 und einer beidseitigen pH-Regelung in den Bereich
zwischen pH 5,0 und pH 5,5 mit einer Gaszusammensetzung von H,/CO/CO, = 45:50:5
zeigte analog zum pH-Profii mit CO/CO,Begasung eine hoéhere maximale
Acetatkonzentration (1,98 g L") sowie eine hohere Ethanolkonzentration (2,57 gL™")
verglichen mit dem Satzprozess bei pH unkontrollierten Bedingungen. Dabei wurde die
gebildete Acetatmenge bis zum Prozessende vollstdndig abgebaut. Die Bildung des
langerkettigen Alkohols Butanol erfuhr unter Anwendung des pH-Profils ebenfalls

EinbuRen gegeniiber einem pH unkontrollierten Prozesses (0,15 g L™"; 60 % EinbuRe).

In einem dritten Ansatz mit H,/CO/CO,-Gaszusammensetzung wurde der pH fur 1,0 d
auf pH 6,0 geregelt und wurde im weiteren Verlauf nicht weiter geregelt, um zunachst
hohe Saurekonzentrationen fir die Umsetzung zu Alkoholen zur Verfigung zu stellen.
Im Anschluss daran sollte ein natirlicher pH-Abfall nicht nur die Bildung des kurzkettigen
Alkohols Ethanol, sondern auch die Bildung des C4-Alkohols Butanol vorantreiben. Dies
fuhrte bis 1,0 d nach Prozessbegin ebenfalls zu erhéhter Acetatbildung vergleichbar mit
dem pH-Profil, allerdings wurden nur geringe Mengen an Acetat nach Erreichen seines
Maximums abgebaut, sodass zu Prozessende immer noch eine Konzentration von
1,66 g L vorlag. Entsprechend war auch die Ethanolbildung reduziert und erreichte nur
einen maximalen Wert von 1,44 gL". Die C4-Produktbildung fiel sehr gering aus
(0,09 g L™ Butyrat; 0,09 g L Butanol). Der pH fiel nach 1d auf pH 5,7 ab und stieg
danach auf pH 6,6 an. Daneben wurde ein weiterer Prozess durchgefiihrt, bei dem mit
15 g L' MES als Puffer gearbeitet wurde, um den pH langer bei pH 6,0 halten zu kénnen
und im spateren Verlauf einen natlrlichen Abfall des pH fir die Alkoholbildung zu
erzielen. Dieser zeigte ahnliche Ergebnisse wie mit pH-Kontrolle auf 6,0 (hohe
Acetatbildung, geringe Ethanolbildung, keine C4-Produkte), da in diesem Fall die
Pufferkapazitat so hoch war, dass es kaum zu einem pH-Abfall kam (Daten nicht

gezeigt).
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Abbildung 5.16: Autotrophe (H2:CO:CO, = 45:50:5) Satzprozesse mit
C. carboxidivorans im Ruihrkesselreaktor unter pH unkontrollierten Bedingungen mit
5g L™ MES (grau), mit pH-Profil (schwarz) und mit pH-Kontrolle (weil, grau gepunktet).
(T=37°C;PV'=151WL";Fges=5Lh™"; P=1,01bar; V=1,00L).

Diskussion

Die Anwendung vollstandig definierter pH-Profile wurde flir C. carboxidivorans bisher
nicht beschrieben. Mithilfe der Anlegung eines pH-Profils wird bei CO:CO, = 80:20 zwar
keine hohere Biotrockenmassekonzentration gegentiber pH unkontrollierten Prozessen
erzielt, jedoch kann die Acetatbildung mit der Verlangerung der acidogenen Phase
deutlich gesteigert werden. Dieses wird dann tatsachlich in der zweiten Phase des
Prozesses bei erniedrigtem pH zu einem Groliteil zu Ethanol umgesetzt, womit dessen

Konzentration entsprechend erhéht werden kann. Die bevorzugte C2-Bildung mit diesem
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pH-Profil wirkt sich allerdings negativ auf die Bildung der langeren Produkte,
insbesondere der erwlinschten langkettigen Alkoholbildung aus. Ein weiterer
Satzprozess mit einem pH-Profil, bei dem der pH nicht auf pH 5,0 sondern auf pH 4,5
erniedrigt wurde, zeigte allerdings nach pH-Absenkung keinerlei metabolische Aktivitat
mehr, sodass der pH zur Einleitung der Solventogenese nicht allzu tief gewahlt werden

darf, um die Uberlebensfahigkeit der Zellen weiterhin zu gewahrleisten.

Der Minimal-pH scheint dabei stammabhangig zu sein. Mit C. ljungdahlii war in einem
kontinuierlich betriebenen Rihrkesselreaktor in einem pH-Bereich von 4,0 — 4,5 noch
ausgepragte Ethanolbildung mit einer Konzentration von etwa 3 gL" zu verzeichnen
(Phillips et al. 1993). Fur Butyribacterium methylotrophicum ergaben sich
Verschiebungen zur Alkoholbildung mit Anwendung eines niedrigeren pH als pH 6,0,
jedoch fand unter der kontinuierlichen Betriebsweise bei pH 5,0 bereits ein Auswaschen
der Zellen statt (Grethlein et al. 1990). Mithilfe von zyklischen pH-Umschaltungen
zwischen pH 5,75 und pH 4,75 konnten mit C. autoethanogenum Alkoholkonzentrationen
von 7,1 g L™ Ethanol und 1,6 g L™ 2,3-Butandiol erzielt werden (Abubackar et al. 2016b).
Es sind aber auch gegenteilige Erkenntnisse in der Literatur beschrieben, bei denen ein
geringer pH nicht zur vermehrten Ethanolbildung gefiihrt hat. Mit C. ragsdalei wurde mit
einem pH unter pH 6,0 keine vermehrte Ehanolproduktion beobachtet (Kundiyana et al.
2011); mit C. ljungdahlii war die Ethanolbildung bei einem pH von pH 5,5 gegenulber
einem pH von pH 6,8 nicht gesteigert (Cotter et al. 2009b). Mit C. carboxidivorans waren
die Alkoholkonzentrationen bei pH 5,75 gegentber pH 4,75 hdher, auch wenn die
Alkoholbildungsraten bei pH 4,75 als héher angegeben werden (Fernandez-Naveira et
al. 2017a).

Ansatze bei konstantem pH (pH 6,0) weisen eine vermehrte Acetatbildung bei
verringerter Ethanolbildung auf und sind von minimaler C4-Kérper-Bildung und fehlender
C6-Korperbildung gekennzeichnet. Sowohl mit Gasmischungen bestehend aus CO/CO,
als auch H,/CO/CO, werden dieselben qualitativen Beobachtungen gemacht, auch wenn
es dabei leichte Unterschiede in der Prozessflihrung zum Beispiel beim pH-Profil (Dauer
fur pH6,0 und Art der pH-Absenkung) gab. Diese haben augenscheinlich keine

Auswirkungen auf die Kernaussagen der einzelnen Versuchsansatze.

Eventuell kdnnte ein natlrlicher Abfall des pH C. carboxidivorans dazu zwingen, die
Menge an freigesetzten H* gering zu halten, um eine noch schnellere Acidifizierung des
Mediums zu umgehen. Daher kénnten pH unkontrollierte Prozessbedingungen wohl die
Bildung der C2-, C4-, und C6-Sauren geférdert haben, da Hexanoat 1 H*, Butyrat 1,5 H*

und Acetat 3 H* pro fixierter 6 Kohlenstoffatome freisetzen kann. Folglich kénnten die



Parameterstudien im Satzprozess 91

gebildeten Sauren zur Umsetzung in die korrespondierenden Alkohole zur Verfligung
stehen und in entsprechend hohen Alkoholkonzentrationen resultieren, auch der
langerkettigen Alkohole. Es kénnten Einbuf’en im Gewinn von ATP bei der Bildung
langerkettiger Sauren durch C. carboxidivorans in Kauf genommen werden (siehe
Abbildung 3.4), um den energiekonservierenden lonengradienten Uber die Membran

moglichst lange aufrechterhalten zu kénnen.

Auf der anderen Seite fordert ein kontrollierter pH von 6,0 die Bildung der kurzkettigen
Saure Acetat und infolgedessen die des Ethanols. Nach der soeben aufgestellten
Hypothese kénnte hier kein groRer Druck zur Bildung langerkettiger Alkohole bestehen.
Bei pH 6,0 liegt das gebildete Acetat gemall des Acetat-Essigsaure-Gleichgewichts
nahezu ausschliellich in dissoziierter Form als Acetat vor (siehe Abbildung 3.5) wahrend
der Anteil der Essigsaure gering ist. Somit dringen nur geringe Mengen an
undissoziierter Essigsaure Uber die Zellmembran in das Bakterium ein. Diese wirden
aufgrund des hoéheren intrazelluldren pH dissoziieren und negative Auswirkungen auf
den energiekonservierenden lonengradienten haben (Dirre 2005). Die negativen Effekte
fallen daher nicht so stark aus und resultieren in héheren Acetatkonzentrationen. Die
Anwendung eines pH-Profils mit zunachst hdherem pH und anschlieRend geringerem pH
scheint wohl ein Mittelweg zwischen diesen beiden Extremen zu sein mit vorhandener
Bildung langerkettiger Alkohole (Butanol, Hexanol), die jedoch nicht so stark ausgepragt

ist wie unter pH unkontrollierten Bedingungen.

Der pH unkontrollierte Prozess zeigte fir die wasserstoffhaltige Gaszusammensetzung
gegenuber einer CO/CO,-Gasmischung (CO:CO, = 80:20; pco = 0,8 bar) eine hdhere
Ethanolbildung bei vollstdndigem Acetatabbau. Da zusatzlicher Wasserstoff jedoch nicht
verwertet wird (siehe Abschnitt 5.3.1), kann die vermehrte Ethanolbildung vielmehr dem
angewandten CO-Eingangspartialdruck von 0,5bar in der wasserstoffhaltigen
Gasmischung (H,/CO/CO, = 45:50:5) zugeschrieben werden, da sich dieser im Bereich
bevorzugter Ethanolbildung nahe des optimalen CO-Partialdrucks (pco = 0,6 bar, siehe
Abschnitt 5.3.2) befindet.
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5.5 Variation von Medienbestandteilen

Acetogene Mikroorganismen benutzen gasférmige Substrate zur Fixierung von
Kohlenstoff (ber den Acetyl-CoA-Stoffwechselweg. Die Bereitstellung zusatzlicher
Medienbestandteile kann Wachstum und Produktbildung beeinflussen. Daher wird der

Einfluss ausgesuchter Medienbestandteile im folgenden Abschnitt untersucht.

5.5.1 Hefeextrakt

Hefeextrakt wird oftmals zur Deckung des Nahrstoffbedarfs den Kultivierungsmedien
zugesetzt (siehe Abschnitt 3.1.6). Jedoch ware gerade in der Gasfermentation die
Vermeidung dieser undefinierten C- und N-Quellen winschenswert. Hierzu wurden
autotrophe Satzprozesse mit unterschiedlichen Hefeextraktkonzentrationen unter pH
unkontrollierten Bedingungen zur Kultivierung von C. carboxidivorans durchgefihrt. Die
Verlaufe von Biomasse- und Produktkonzentrationen bei Hefeextraktkonzentrationen
von, 0,1; 1,0 und 2,09 L sind in Abbildung 5.17 dargestellt. Eine Reduzierung der
Hefeextraktkonzentration auf 0,1gL" filhrte zu geringeren Biotrockenmasse-
konzentrationen in der stationdren Phase (0,28 g L), wahrend eine Verdopplung der
Hefeextraktkonzentration auf 2,0g L' zu einem deutlich héheren Wert fiihrte
(BTMmay = 0,81 g L"). Dabei war die spezifische Wachstumsrate in der exponentiellen
Phase mit Reduzierung der Hefeextraktkonzentration um 62 % geringer verglichen mit
einer Hefeextraktkonzentration von 1,0 g L". Eine Verdopplung auf 2,0 gL’ erhohte
diese um 23 %, mit Erhéhung auf 3,0 g L™ wurde sie um 47 % gesteigert, wobei jedoch
keine weitere Erhéhung der Biotrockenmassekonzentration zu verzeichnen war (Tabelle
5.3).

Die maximal erzielte Acetatkonzentration mit reduzierter Hefeextraktkonzentration war
lediglich um 13 % geringer. Die maximale Acetatkonzentration mit Hefeextrakt-
verdopplung war mit 1,38 g L' um den Faktor 1,5 gesteigert. Sowohl mit Erhéhung der
Hefextraktkonzentration als auch mit Erniedrigung wurden hoéhere Ethanolkonzen-
trationen mit Faktoren von 1,6 beziehungsweise 1,3 erzielt. Im Gegensatz zu Ethanol
wurden mit reduzierter Hefeextraktkonzentration keine héheren Butanolkonzentrationen
gebildet (Reduktion um 34 %), wahrend mit Verdopplung der Hefeextraktkonzentration
auf 2,0 g L" diese um 106 % hoher war. Mit 3 g L™ Hefeextrakt konnten mit 0,12 g L™
Hexanoat und 0,38 gL" Hexanol die hoéchsten C6-Produktkonzentrationen gebildet

werden.
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Abbildung 5.17: Autotrophe Satzkultivierungen mit C. carboxidivorans im Kontinuierlich
begasten Rihrkesselreaktor bei unterschiedlichen Hefeextraktkonzentrationen unter pH
unkontrollierten Bedingungen. 0,1 g L™ Hefeextrakt (weiB, hellgrau), 2,0 g L™ Hefeextrakt
(schwarz) im Vergleich zum Referenzprozess mit 1,0 g L™ Hefeextrakt (dunkelgrau).
(CO:CO, =80:20, T=37°C; pHy=6,0; PV'=151WL"; Fees=5Lh™"; P=1,01 bar;
V=10L).
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Tabelle 5.3: Maximalwerte fur die Biotrockenmassekonzentration BTM, spezifische
Wachstumsrate y und erzielte Saure- und Alkoholkonzentrationen bei der autotrophen
Umsetzung von CO/CO, im pH unkontrollieten Satzverfahren eines kontinuierlich
begasten  Rlhrkesselreaktors mit  C. carboxidivorans bei  unterschiedlichen
Hefeextraktkonzentrationen. Die jeweils héchsten Werte sind optisch hervorgehoben.
Standardabweichungen, sofern angegeben, resultieren aus drei unabhangig
voneinander durchgefiihrten Satzprozessen. (CO:CO, = 80:20; T = 37 °C; pHy = 6,0; pH
unkontrolliert beziehungsweise mit pH-Profil: pH 6,0 (0 — 2,0 d), danach Regulation auf
pH5,0;PV'=151WL"; Fgs=5Lh"; P=1,01bar; V=1,00L).

Hefeextrakt, g L' 0,1 1,0 1,0 2,0 3,0 3,0
pH unk. pH unk. pH-Profil pHunk. pHunk. pH-Profil

BTM, gL 0,29 0,45+0,03 0,45 0,81 0,69 0,80

u, h”! 0,06 0,177 +0,01 0,11 0,20 0,25 0,24
Acetat, g L 0,80 0,91+0,06 2,29 1,38 1,77 4,60
Ethanol, g L™ 1,55 1,21 £ 0,05 2,69 2,01 1,80 2,36
Butyrat, g L™ 0,08 0,21+0,06 0,12 0,19 0,38 0,32
Butanol, g L™ 0,29 0,44 + 0,07 0,23 0,91 0,66 0,21
Hexanoat, g L™ n.d. 0,07 +0,00 -2 n.d. 0,12 -2
Hexanol, g L™ n.d. 0,15+ 0,04 0,02 n.d. 0,38 0,05

dkeine Hexanoatbildung; n.d.: nicht bestimmt; pH unk: pH unkontrolliert

Daneben wurden Prozesse mit hoherer Hefeextraktkonzentration (3gL”) unter
Anwendung eines pH-Profils analog zu den in Abschnitt 5.4 gezeigten Satzprozessen
durchgefuhrt, um deren Auswirkung auf die Biotrockenmassekonzentration und
insbesondere gesteigerte Alkoholkonzentrationen zu untersuchen und mit dem pH
unkontrollierten Prozess bei gleich hoher Hefeextraktkonzentration verglichen. Das pH-
Profil bestand aus einer zweitagigen Kontrolle des pH auf pH 6,0; im Anschluss daran
wurde der pH innerhalb eines Zeitraums von 0,4 d linear auf pH 5,0 abgesenkt und auf
diesen geregelt. Mit dieser Prozessflihrung wurde nach 2,0 d eine Biotrockenmasse-
konzentration von 0,80 g L erzielt, welche im weiteren Verlauf absank und bis zum
Ende des Prozesses wieder leicht anstieg (siehe Abbildung 5.18). Wahrend unter pH
unkontrollierten Bedingungen eine maximale Acetatkonzentration von 1,57 gL" zu

verzeichnen war, war diese fur das pH-Profil mit 4,60 g L' um den Faktor 2,9 erhoht.
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Abbildung 5.18: Autotrophe Satzkultivierungen mit C. carboxidivorans im kontinuierlich
begasten Ruhrkesselreaktor unter pH unkontrollierten Bedingungen (weif3, grau) und mit
pH-Profil  (schwarz) mit 3g L'  Hefeextrakt. (CO:CO, =80:20; T=37"°C;
PV'=151WL" Fges=5Lh"; P=1,01bar; V=1,0L).
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Unter pH unkontrollierten Bedingungen fiel die Acetatkonzentration auf 0,73 g L™ ab, mit
pH-Profil lag bis Ende des Prozesses eine hohe Restacetatkonzentration von 3,35 g L™
vor. Die erzielten Ethanolkonzentrationen unterschieden sich hingegen in geringerem
MaRe (1,80 g L™ beziehungsweise 2,36 g L") verglichen mit den Acetatkonzentrationen.
Wihrend unter pH unkontrollierten Bedingungen maximal 0,12 g L' Hexanoat detektiert
wurden, wurde mit dem pH-Profil keine C6-Saure gebildet. Die erzielten Alkohol-
konzentrationen der langerkettigen Alkohole Butanol und Hexanol waren mit 0,66 g L™
beziehungsweise 0,38 g L™ unter pH unkontrollierten Bedingungen deutlich héher als mit

pH-Profil. (Faktor 3,1 beziehungsweise. 5,2).

Die Prozessleistung aller durchgefliihrten Satzprozesse mit unterschiedlichen
Hefeextraktkonzentrationen bei unterschiedlicher pH-Flhrung ist in Abbildung 5.19
dargestellt. Eine Reduzierung der Hefeextraktkonzentration fuhrte zur geringsten
Prozessleistung. Eine Erhdhung der Hefeextraktkonzentration bis zu 2 g L™ fiihrte zu
erhohter Biomassebildung. Bei der Verwendung von pH-Profilen erhohte sich
insbesondere die Bildung der C2-Produkte, wahrend bei einem naturlichen pH-Abfall
vermehrt auch langerkettige Produkte gebildet wurden. Die hodchste Gesamt-
alkoholbildung wurde mit 3 gL™" Hefeextrakt unter pH unkontrollierten Bedingungen

erreicht.

Zusatzlich wurden autotrophe Prozesse mit kompletter Eliminierung von Hefeextrakt
durchgefihrt unter Verwendung eines speziell fiur Clostridien entwickelten
Minimalmediums (Phillips et al. 1993). Das Wachstum war in autotrophen
Anaerobflaschen und im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor mit ausgepragten
Verzdgerungszeiten (2,0d und 6,0d) und geringen maximalen Biotrockenmasse-

konzentrationen in Héhe von 0,14 g L™ — 0,20 g L™ verkniipft (Daten nicht gezeigt).

Neben Hefeextrakt stellt das Reduktionsmittel L-Cystein-Hydrochlorid (Cys-HCI) eine
organische Kohlenstoffquelle dar. Daher wurde in autotrophen Satzprozessen im
kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor untersucht, ob auf diese Substanz verzichtet
werden koénnte. Eine Eliminierung fihrte jedoch zu enormen EinbuRen in der
Biomassebildung (BTMmax = 0,15 g L") und entsprechend auch in der Produktbildung
(Daten nicht gezeigt). Eine Erhéhung der Cys-HCI-Zufuhr durch zusétzliche Zugabe von
weiteren 0,4 gL' Cys-HCl nach 1,0d Prozesszeit hatte keine Anderungen von
Biomasse- oder Produktkonzentration zur Folge, sodass die Konzentration von 0,4 g L™

Cys-HCI fur autotrophe Prozesse im Rihrkesselreaktor beibehalten wurde.
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Abbildung 5.19: Graphische Darstellung der maximalen Biotrockenmassekonzentration
(BTM), spezifischen Wachstumsrate (u) und der erzielten Saure- und Alkohol-
konzentrationen Acetat (Ac), Butyrat (But), Hexanoat (Hex), Ethanol (EtOH), Butanol
(BuOH) und Hexanol (HxOH) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Hefeextraktkonzentrationen sowie pH-
Flhrungsstrategien. Ref: Referenz. Der jeweils hchste Wert wurde zu 1 normiert und
hieraus die Werte fur die anderen Prozessbedingungen bestimmt. Werte, die nicht
bestimmt wurden (C6-Produkte in A und D), wurden auf 0 gesetzt. (CO:CO, = 80:20;
T =37 °C; pHo = 6,0; pH unkontrolliert beziehungsweise mit pH-Profil: pH 6,0 (0 — 2,0 d),
danach Regulation auf pH 5,0; PV"' =151 W L"; Fees = 5L h™"; P=1,01bar; V=1,0L).
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Da Hefeextrakt unter anderem Vitamine enthalt, wurden autotrophe Satzprozesse im
kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor auch mit variierter Vitaminzusammensetzung
durchgefihrt. Eine Eliminierung der Vitamine oder eine Erhéhung des Pantothenats als
Vorlaufer des Coenzym A in der Vitaminzusammensetzung fuhrten nicht zu signifikanten

Erhéhungen von Biotrockenmasse-, Saure- oder Alkoholkonzentrationen.

Diskussion

Eine Reduzierung der Hefeextraktkonzentration ist mit geringerer und verlangsamter
Biomassebildung und hoéherer Ethanolbildung verknipft, sodass die zellspezifische
Ethanolausbeute mit 0,1 g L Hefeextrakt gegeniiber dem Referenzprozess mit 1 gL
Hefeextrakt um den Faktor 1,7 gesteigert wird (Tabelle 5.4). Die zellspezifische
Butanolausbeute ist hingegen nicht erhéht. Wenig Literatur ist zum Einfluss von
Hefeextrakt vorhanden. Eine Bevorzugung zur Ethanolbildung mit Reduktion der
eingesetzten Hefeextraktkonzentration wird fur C. [jungdahlii beschrieben (Vega et al.
1989). Bei der Verwendung von unterschiedlichen Hefeextraktkonzentrationen in
parallelen autotrophen Anaerobflaschenprozessen wurde ein steigendes Ethanol zu
Acetat-Verhaltnis mit sinkenden Hefeextraktkonzentrationen beobachtet (Vega et al.
1989). Es existieren jedoch bisher keine Untersuchungen zu den Einflissen von
Hefeextrakt auf Wachstum und Produktbildung mit C. carboxidivorans und auch eine
Kombination mit pH-Profilen zur Steigerung der Produktkonzentrationen, ist bisher nicht

beschrieben.

Ohne die Verwendung von Hefeextrakt ist nur eine aulRerst geringe Biomassebildung bei
extrem langen Adaptionsphasen zu verzeichnen. Damit scheint Hefeextrakt essentiell fur
das autotrophe Wachstum von C. carboxidivorans zu sein. Da hdhere Biotrocken-
massekonzentrationen mit der Erhéhung der Hefeextraktkonzentration auf 2 g L™ erzielt
wurden, deutet dies auf eine Limitierung einer oder mehrerer Komponenten aus dem
Komplexmedienbestandteil Hefeextrakt hin, welche fir das Biomassewachstum
notwendig sind und nicht durch das Bakterium in ausreichender Menge hergestellt
werden. Die Anwendung einer Hefeextraktkonzentration von 1 g L™ ist jedoch unter
Berucksichtigung nicht allzu hoher Mengen an Komplexmedienbestandteilen bei der

Gasfermentation geeignet, um Biomasse- und Produktbildung zu erzielen.
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Tabelle 5.4: Maximalwerte fir Alkohol/Saure-Verhaltnisse Ethanol/Acetat (EtOH/Ac),
Butanol/Butyrat (BuOH/But), Hexanol/Hexanoat (HxOH/Hex) und biomassespezifische
Produktausbeuten Ypyx bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rlhrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Hefeextraktkonzentrationen. Die jeweils
héchsten Werte bei den verschiedenen Parametergrof3en sind optisch hervorgehoben.
Standardabweichungen, sofern angegeben, resultieren aus drei unabhangig
voneinander durchgefiihrten Satzprozessen. (CO:CO, = 80:20, T = 37 °C; pH, = 6,0; pH
unkontrolliert beziehungsweise mit pH-Profil: pH 6,0 (0 — 2,0 d), danach Regulation auf
pH5,0;PV'=151WL"; Fges=5Lh™"; P=1,01bar; V=1,0L).

Hefeextrakt, 0,1 1,0 1,0 2,0 3,0 3,0
gL’ pH unk. pH unk. pH-Profil pHunk. pH unk. pH-Profil
EtOH/Ac,gg’ 4,46 3,59+0,07 2,97 4,93 2,46 0,71
BuOH/But,gg"' 6,61 411+0,15 3,85 6,11 3,78 0,68
HxOH/Hex, gg" n.d. 433+167 -2 n.d. 8,81 2
Yeonx 99 4,96 2,87+0,04 6,63 2,41 3,12 3,71
Yeworix, 99 0,75 1,10 £0,17 0,56 1,13 1,07 0,33
Yixon, 997 n.d. 0,35+0,03 0,06 n.d. 0,66 0,07

keine Hexanoatbildung; n.d.: nicht bestimmt; pH unk.: pH unkontrolliert

Mit der weiteren Erhéhung der Hefeextraktkonzentration auf 3 g L™ wird im Vergleich zur
Verwendung von 2 g L" Hefeextrakt keine weitere Steigerung der maximal erzielten
Biotrockenmassekonzentration erreicht, auch nicht unter Verwendung eines optimalen
pH zur Aufrechterhaltung des Wachstums, sodass bei diesen Prozessen nicht von
Medienlimitierungen seitens des Komplexmedienbestandteils ausgegangen wird. Die
erzielten Alkoholkonzentrationen (3 gL" Hefeextrakt) sind dabei mit pH-Profil sogar
geringer als mit 1 g L eingesetztem Hefeextrakt und angewandtem pH-Profil. Nur unter
pH unkontrollierten Bedingungen werden bei Erhdhung auf 3 gL’ Hefeextrakt die
maximalen Konzentrationen der Alkohole um Faktoren von 1,5 (Ethanol), 1,5 (Butanol)
und 2,5 (Hexanol) gegenliber dem Referenzprozess gesteigert werden (Tabelle 5.3).
Hiermit wird gleichzeitig die Beobachtung der Bevorzugung der Bildung langerkettiger
Alkohole bei pH unkontrollierten Prozessen bestatigt, wenn der Stamm einen naturlichen
Abfall und Anstieg des pH widerfahrt (siehe Abschnitt 5.4). Hingegen treibt eine
Kombination aus erhohter Hefeextraktkonzentration mit pH-Profil die Acetatbildung
voran, zum Ende des Prozesses verbleiben hohe Restsaurekonzentrationen unter

Vernachlassigung der Bildung langerkettiger Alkohole.
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Abbildung 5.20: Graphische Darstellung der Maximalwerte fir Alkohol/Saure-
Verhaltnisse Ethanol/Acetat (EtOH/Ac), Butanol/Butyrat (BuOH/But), Hexanol/Hexanoat
(HxOH/Hex) und biomassespezifische Produktausbeuten Ypx fur Ethanol (Yeionx),
Butanol (Ygyonix) und Hexanol (Yuxomix) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im
pH unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Hefeextraktkonzentrationen sowie pH-
FUhrungsstrategien. Der jeweils hdchste Wert wurde zu 1 normiert und hieraus die
Werte fur die anderen Prozessbedingungen bestimmt. Werte, die nicht bestimmt wurden
(C6-Produkte in A und D) oder werden konnten, wurden auf 0 gesetzt. (CO:CO, = 80:20;
T=37°C;pHp=6,0;PV'=151WL" Fgaes =5Lh"; P 1,01 bar; V=1,0L).
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Die zellspezifischen Ausbeutekoeffizienten sind fir die Erhéhung der Hefeextrakt-
konzentration auf 3 g L™ ohne pH-Kontrolle gegeniiber des Referenzprozesses um 9 %
(Ethanol) erhoht, vergleichbar (Butanol) oder um 89 % (Hexanol) erhéht (Abbildung
5.20). Fir das angewandte pH-Profil mit erhéhter Hefeextraktkonzentration ist nur die
zellspezifische Ethanolausbeute um den Faktor 1,3 erhdht, wahrend die zellspezifischen
Ausbeuten von Butanol um 70 % und Hexanol um 80 % verringert sind. Die beste
Prozessleistung hinsichtlich biomassespezifischer Ausbeuten liefert der Prozess mit

3 g L™ Hefeextrakt unter pH unkontrollierten Bedingungen (Abbildung 5.20).

Die Eliminierung der Vitamine aus dem Medium sowie eine Erhéhung der Pantothenat-
konzentration in der Vitaminldésung flhrten nicht zu gesteigerten Alkoholkonzentrationen.
Aufgrund vergleichbarer Biotrockenmassekonzentrationen verglichen mit dem Referenz-
prozess (ohne Abanderung der Vitaminzusammensetzung) wird angenommen, dass die

im Hefeextrakt enthaltenen Vitamine hierflr bereits ausreichend waren.

5.5.2 Spurenelemente

Spurenelemente spielen im autotrophen Stoffwechsel bei der Nutzung des Acetyl-CoA-
Stoffwechselweges eine wichtige Rolle, da sie als Cofaktoren von Metalloenzymen (zum
Beispiel bifunktionelle CO-Dehydrogenase/Acetyl-CoA-Synthetase, Formiatdehydro-
genase, Alkoholdehydrogenasen, Hydrogenase) wichtig fir deren Aktivitat sein kdnnen
(siehe Abschnitt 3.1.6). Daher wurde zunachst in Parallelansatzen in Anaerobflaschen
und anschliefend von ausgewahlten Versuchsansatzen im kontinuierlich begasten
Ruhrkesselreaktor der Einfluss verschiedener Spurenelemente auf Wachstum und
Alkoholbildung untersucht. Die Auswahl erfolgte dabei anhand der in C. carboxidivorans
am Acetyl-CoA Stoffwechsel beteiligten Enzyme und deren Liganden siehe Tabelle 3.2
als auch in Anlehnung an einzelne Spurenelementuntersuchungen bezlglich Alkohol-

bildung in der Literatur. Die Ansatze sind in Tabelle 5.5 dargestellt.

Auf Ansatze, die keinen signifikanten Einfluss auf eine vermehrte Alkoholbildung hatten,
soll im Folgenden nicht im Detail eingegangen werden. Dazu zahlen das Experiment im
kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor mit Eliminierung von Kupfer bei gleichzeitiger
Verzehnfachung der Molybdankonzentration, die Variation der Cobaltlimitierung ohne
signifikante Unterschiede in der Alkoholbildung in begasten Parallelansatzen in
Anaerobflaschen, sowie die Variation der Nickelkonzentration, welche weder durch
Erhdhung, noch durch Elimination wesentliche Unterschiede bei der Alkoholbildung

aufwiesen (Daten nicht gezeigt).
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Tabelle 5.5: Aufstellung der  untersuchten  Variationen ausgewahlter
Spurenelementzusammensetzungen fur die autotrophen Prozesse mit
C. carboxidivorans in Anaerobflaschen (FLA) beziehungsweise im Ruhrkesselreaktor
(STR) in Anlehnung an Metalloenzyme des Acetyl-CoA-Stoffwechselwegs sowie
Angaben aus der Literatur. —: nicht durchgefihrt; v’ im dargestellten Reaktionssystem
durchgefinhrt.

Spurenelemente FLA STR Quelle

0x Cu®, 10x Mo**  — v ,Eliminierung von Kupfer bei gleichzeitiger
Verzehnfachung von Molybdan erhoéht die
Ethanolproduktion von C. carboxidivorans,
nicht aber die Butanol-, oder Hexanolbildung*:
(Phillips et al. 2015)

0x Co* v v ,Cobaltlimitierung bei C. ljungdahlii erhéht
0,05x Co?* (0x Co) die Ethanolproduktion” (Gaddy et al. 2007)
0,1x Co*
0,5x Co?*
1x Co**
2x Co*
5x Co*
X Zn - ,Optimale Zn-Konzentration fur die
3x Zn* v Optimale Zn-K tration fir di
Ethanolbildung mit C. ragsdalei wurde zu
24,8 uM identifiziert* (Saxena und Tanner
2011)
0x Fe?* v v »verzehnfachung der Eisenkonzentration
1x Fe?* (10x Fe?") erhdht die Ethanolkonzentration bei der
Kultivierung mit C. carboxidivorans® (Lewis et
10x Fe**
al. 2006)
0x Ni** v - ,verzehnfachung der Ni-Konzentration erhdht
1x Niz* die Alkoholproduktion von C. ragsdalei*

(Saxena und Tanner 2011)
10x Ni**
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Untersuchungen zur Variation der Spurenelementkonzentrationen von Fe?* sowie Zn**
waren hingegen mit deutlichen Effekten bei der Alkoholbildung verbunden. Experimente
in Anaerobflaschen mit Eliminierung von Fe** aus der Spurenelementlésung zeigten kein
Wachstum, sodass dieses als essentiell fir das Wachstum identifiziert wurde. Eine
Verzehnfachung der Fe®*-Konzentration zeigte in Anaerobflaschen nach einer
Prozesszeit von 7,0d eine Erhéhung der autotrophen Alkoholbildung fir alle drei
Alkohole Ethanol, Butanol und Hexanol im Vergleich zu einem Prozess mit

Standardspurenelementzusammensetzung (Daten nicht gezeigt).

Daher wurden diese vielversprechenden Ansatze (10x Fe*, 3x Zn?*) im Rihrkessel-
reaktor genauer charakterisiert. Beide Prozessverlaufe sind fiir die Produkte und den pH
vergleichend zum Referenzprozess (ohne Abanderung der Spurenelementzusammen-
setzung) in Abbildung 5.21 aufgetragen. Fir die beiden Erhéhungen der
Spurenelemente Fe?* oder Zn** wurde eine hdhere maximale Biotrockenmasse-
konzentration in der stationaren Phase beobachtet im Vergleich zum Referenzprozess,
welche bei Werten von 0,67 g L™ (3x Zn?*) beziehungsweise 0,59 g L™ (10x Fe?") lagen.
Insbesondere bei der Fe?*-Erhéhung war dies begleitet von einer héheren spezifischen
Wachstumsrate in der exponentiellen Phase (Tabelle 5.6). Hingegen war die maximale
Acetatkonzentration in beiden Féllen geringer mit 0,76 gL (3x Zn?*) und 0,64 gL
(10x Fe?*). Auffallend ist, dass der pH-Verlauf fiir die Erhéhung der Fe?*-Konzentration
zwei Minima aufweist, eines nach einer Prozesszeit von 0,7 d, das zweite nach einer
Prozesszeit von 1,5 d, bevor dieser wieder zu steigen begann. Bis Prozessende stieg
dieser im Vergleich zur Fe?*-Erhdéhung oder dem Referenzprozess auf einen hohen pH

von pH 6,0 wieder an.
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Abbildung 5.21: Autotrophe Satzkultivierungen mit C. carboxidivorans im Kontinuierlich
begasten Rihrkesselreaktor mit Variation unterschiedlicher Spurenelemente unter pH
unkontrollierten Bedingungen. Verdreifachte Zn**-Konzentration (weil3, grau gepunktet),
Referenzprozess (grau), verzehnfachte Fe®'-Konzentration (schwarz). Die vertikale,
gestrichelte Linie markiert den Wechsel von der acidogenen Phase zur solventogenen
Phase. (C0O:CO,=80:20; T=37°C; pH,=6,0; PV'=151WL"; Fgs=5Lh";
P=1,01bar; V=1,0L).
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Tabelle 5.6: Maximalwerte fur die Biotrockenmassekonzentration (BTM), spezifische
Wachstumsrate p und erzielte Saure- und Alkoholkonzentrationen bei der autotrophen
Umsetzung von CO/CO, im pH unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich
begasten RUhrkesselreaktors mit C. carboxidivorans des Referenzprozesses ohne
Abanderung der Spurenelementzusammensetzung, bei Verzehnfachung der Fe?-
Konzentration (10x Fe?*) und Verdreifachung der Zn**-Konzentration (3x Zn*"). Die
jeweils hochsten Werte sind optisch hervorgehoben. Standardabweichungen, sofern
angegeben, resultieren aus drei unabhangig voneinander durchgeflihrten
Satzprozessen. (CO:CO, = 80:20; T =37 °C; pHy=6,0; PV'=151W L™ Feas =5 L h™;
P=1,01bar;V=1,01L).

Referenz  3xZn* 10x Fe?

BTM, gL 0,45+ 0,03 0,67 0,59
W, h 0,17+ 0,01 0,14 0,22
Acetat, g L™ 0,91 +0,06 0,76 0,64

Ethanol, gL"  1,21+0,05 2,06 2,80
Butyrat, gL'  0,21+0,06 0,36 0,14
Butanol,gL" 0,44 +0,07 0,68 0,76
Hexanoat,g L™ 0,07 £0,00 0,05 0,01
Hexanol, gL' 0,15+0,04 0,36 0,27

Wahrend der Anstiegsphase des pH wurde Ethanol gebildet. Dabei wurde mit einer
Erhdhung der Zn®*-Konzentration maximal 2,06 gL Ethanol gebildet, was einer
Erhéhung um den Faktor 1,7 entspricht. Bei Erhdhung von Fe?* erhohte sich die
Ethanolkonzentration um den Faktor 2,3 mit einer erzielten Ethanolkonzentration von
2,80 g L". Insbesondere bei der Erhéhung der Zn?*-Konzentration war eine vermehrte
Butyratbildung zu sehen (0,36 gL™") im Vergleich zum Referenzprozess (0,15gL™),
wahrend unter diesen Versuchsbedingungen kaum Hexanoat gebildet wurde. Neben der
Erhdhung der Ethanolkonzentration war auch die Butanolkonzentration sowohl mit
Erhdhung von Fe?, als auch mit Zn?* (0,76 g L beziehungsweise 0,68 g L™, Faktor 1,7
beziehungsweise 1,5) gegenuber einer Referenzbutanolkonzentration erhdht. Auch fir
den Alkohol Hexanol konnten die Maximalkonzentrationen bei der Erhéhung der beiden
Metallionen erhéht werden (0,27 g L™; 0,36 g L™ Hexanol).

Die aufgespannte Flache des Netzdiagramms mit den Produktkonzentrationen zeigt eine
verbesserte Prozessleistung beider Spurenelementerhdhung gegentber dem
Referenzprozess (Abbildung 5.22). Dabei ist bei 10x Fe?*-Konzentration die Ethanol- und
Butanolbildung maximal, wahrend mit 3x Zn**-Konzentration die Hexanolkonzentration

sowie die Butyratkonzentration maximal ist.
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A Referenz

Abbildung 5.22: Graphische Darstellung der maximalen Biotrockenmassekonzentration
(BTM), spezifischen Wachstumsrate (y) und der erzielten Saure- und Alkohol-
konzentrationen Acetat (Ac), Butyrat (But), Hexanoat (Hex), Ethanol (EtOH), Butanol
(BuOH) und Hexanol (HxOH) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans mit unterschiedlicher Spurenelementzusammensetzung. Der jeweils
héchste Wert wurde zu 1 normiert und hieraus die Werte fur die anderen
Prozessbedingungen bestimmt. (CO:CO, = 80:20; T =237 °C; pHo = 6,0;
PV'=151WL";Fees=5Lh"; P=1,01bar; V=1,0L).

In Abbildung 5.23 sind die Abgasdaten dieser drei durchgefuhrten Rihrkesselreaktor-
prozesse zu sehen. Dabei fiel der CO-Partialdruck sowohl mit Erhéhung der Fe*'-
Konzentration als auch mit Erhéhung der Zn*-Konzentration auf niedrigere Werte im
Bereich von 725 — 735 mbar verglichen mit dem Referenzprozess ab. Entsprechend
stieg der CO,-Partialdruck mit Erhdhung der Zn®*- oder Fe*-Konzentration auf Werte
von 270 — 280 mbar an (Referenzprozess: 250 mbar). Daher waren die maximalen
volumetrischen CO-Gasaufnahmeraten (jeweils 25 mmolL'h™") und die CO,-
Bildungsraten (jeweils 16 mmol L™ h™") gegeniiber dem Referenzprozess gesteigert,

bevor diese bis zu einer Prozesszeit von etwa 4,0 d zum Erliegen kamen.
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Abbildung 5.23: Partialdricke pco (schwarz) und pco, (grau) sowie volumetrische
Gasaufnahmeraten rco (schwarz) und rgo, (grau) der Satzkultivierungen mit
C. carboxidivorans im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor mit unterschiedlicher
Spurenelementzusammensetzung unter pH unkontrollierten Bedingungen.
(CO:C0O,=80:20; T=37°C; pH;=6,0; PV'=151WL", Feos=5Lh"; P=1,01 bar;
V=1,0L).

Diskussion

Voruntersuchungen in Parallelansdtzen mit unterschiedlichen Spurenelement-

zusammensetzungen sollten einer Vorauswahl geeigneter Prozessbedingungen fir
nachfolgende Prozesse im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor darstellen. Dabei
zeigte eine Erhohung der Nickelkonzentration keine erhdhte Alkoholbildung. Zwar ist
Nickel ein Teil des aktiven Zentrums der CO-Dehydrogenase (CODH) (Ragsdale 2006;

Drake 1994), welche fir die Fixierung von CO verantwortlich ist und die Aktivitat der
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CODH bei ausreichend hoher Nickelkonzentration erhéhen kdnnte, allerdings hat diese
Reaktion keinen direkten Einfluss auf Reaktionen, die an der Alkoholbildung beteiligt
sind, womit das Ausbleiben der Steigerung der Alkoholbildung erklart werden kénnte.
Entgegen der beobachteten Erhdhung der Ethanolkonzentration bei Eliminierung von
Kupfer bei gleichzeitiger Verzehnfachung von Molybdan in autotrophen Flaschen-
ansatzen in der Literatur mit C. carboxidivorans (Phillips et al. 2015), zeigte ein analog
dazu durchgeflhrter Prozess im Kkontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor keine
erhdhte Ethanolbildung. Es ist unklar, warum die Elimination von Kupfer als Inhibitor der
Acetyl-CoA-Synthetase (Bramlett et al. 2003) und die Erhéhung von Molybdan als
Analogon zu Wolfram in den aktiven Zentren der Formiat-Dehydrogenase sowie einiger
Aldehyd-Oxidoreduktasen (Phillips et al. 2015) zu keiner erhdhten Alkoholbildung fihrte.
Eine Cobaltlimitierung flhrte bei C. ljungdahlii zu einer Erhéhung der Ethanolbildung
(Gaddy et al. 2007), was in der hier durchgefiihrten Versuchsreihe nicht beobachtet wird.
Cobalt spielt dabei eine Rolle bei der Ubertragung der Methylgruppe auf das
Tetrahydrofolat (THF). Ist Cobalt limitierend, soll seine Umsetzung in verringertem Mal3e
stattfinden und zu einem erhéhten NAD(P)H zu NAD(P)* Verhéaltnis fiihren, wobei die
Reduktionsaquivalente flr eine vermehrte Ethanolbildung herangezogen werden (Gaddy
et al. 2007).

Tabelle 5.7: Maximalwerte fir Alkohol/Saure-Verhaltnisse und biomassespezifische
Produktausbeuten Ypyx bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans des Referenzprozesses ohne Abanderung der Spurenelement-
zusammensetzung, bei Verzehnfachung der Fe?*-Konzentration (10x Fe*) und
Verdreifachung der Zn?*-Konzentration (3x Zn*"). Die jeweils héchsten Werte sind
optisch hervorgehoben. Standardabweichungen, sofern angegeben, resultieren aus drei
unabhangig voneinander durchgefihrten Satzprozessen. (CO:CO, = 80:20; T = 37 °C;
pHo=6,0; PV'=151WL"; Fges=5Lh™"; P=1,01bar; V=1,0L).

Referenz  3x Zn** 10x Fe**
EtOH/Acetat, g g~ 3,59+0,07 7,84 9,19
BuOH/Butyrat, gg"'  4,11+0,15 3,57 12,05
HxOH/Hexanoat, g g"' 4,33+ 1,67 5,71 2

Yerorx 99 2,87 +0,04 3,16 5,07
Yewohx, 99 1,10+ 0,17 1,02 1,38
Yhxorx, 9 97 0,35+ 0,03 0,54 0,46

dkeine Hexanoatbildung
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Eine Erhéhung der Eisenkonzentration ebenso wie der Zinkkonzentration flihrt hingegen
zu vermehrter Alkoholbildung. Dabei sind alle von C. carboxidivorans hergestellten
Alkohole Ethanol, Butanol und Hexanol hiervon betroffen mit gesteigerten
zellspezifischen Alkoholausbeuten (Tabelle 5.7). Die spezifische Ethanol- und Butanol-
ausbeute sind um den Faktor 1,8 beziehungsweise 1,3 bei Verzehnfachung der Fe*'-
Konzentration gegenuber einem Prozess mit unveranderter Spurenelement-
zusammensetzung erhoht. Die zellspezifische Hexanolausbeute ist bei Verdreifachung

der Zn?*-Konzentration am hdchsten.
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Abbildung 5.24: Graphische Darstellung der Maximalwerte fir Alkohol/Saure-
Verhaltnisse Ethanol/Acetat (EtOH/Ac), Butanol/Butyrat (BuOH/But), Hexanol/Hexanoat
(HxOH/Hex) und biomassespezifische Produktausbeuten Ypyx fur Ethanol (Yewonix),
Butanol (Yguonix) Und Hexanol (Yuxonx) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im
pH unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans mit unterschiedlicher Spurenelementzusammensetzung. Der jeweils
hdchste Wert meters wurde zu 1 normiert und hieraus die Werte fur die anderen
Prozessbedingungen bestimmt. Werte, die nicht bestimmt wurden oder werden konnten,
wurden auf 0 gesetzt. (CO:CO,=80:20; T=37°C; pH,=6,0;PV'=151WL";
Feas=5Lh™":P=1,01bar; V=1,0L).
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Das maximale Ethanol zu Acetat-Verhaltnis bei 10x Fe?" erhoht sich um den Faktor 2,6
und bei 3x Zn** um den Faktor 2,2 gegeniiber dem Referenzprozess (Tabelle 5.7). Fiir
das Butanol zu Butyrat-Verhaltnis liegt fiir 10x Fe**eine Erhéhung um den Faktor 2,9 vor.
Das hochste Hexanol zu Hexanoat-Verhaltnis konnte bei dem Prozess mit verdreifachter
Zn**-Konzentration erzielt werden (Erhdhung um Faktor 1,3). Die Ausbeuten und Alkohol
zu Saure-Verhéltnisse zeigen die beste Prozessleistung fiir eine verzehnfachte Fe?-
Konzentration (Abbildung 5.24).

Die vermehrte Alkoholbildung leitet sich nicht ausschlieBlich aus einer vermehrten
Saurebildung bei anschlieRender Umsetzung in Alkohole ab. Die zeitlichen Verlaufe der
Molmengen an Kohlenstoff der C2-, C4- und C6 Produkte bei den unterschiedlichen
Prozessbedingungen zeigen dies (Abbildung 5.25). Fir die Erhéhung der Zn*'-
Konzentration als auch der Fe**-Konzentration libersteigen die Kohlenstoffmengen von
Ethanol, Butanol und Hexanol ab dem Erreichen des Maximums der jeweiligen Saure die
abgebaute Kohlenstoffmenge der Saure, sodass neben der Umsetzung aus der Saure
ein Teil des jeweiligen Alkohols Uber direkte Bildung entstanden ist (de novo). Dies
wurde bisher nicht beschrieben. Die direkte Umsetzung des jeweiligen CoA-Intermediats
zum Alkohol kénnte hier erfolgt sein, siehe auch Abbildung 3.4 (Daniell et al. 2012;

Fernandez-Naveira et al. 2017b).

Fe-Schwefel-Proteine sind in allen Schlusselmetalloenzymen des Acetyl-CoA-
Stoffwechselweges mit 2 — 8 Fe-Atomen pro Enzym enthalten und daher der Bedarf als
Spurenelement gegenlber anderen Metallen héher (Ragsdale 2008; Phillips et al. 2015).
Daher ist es nicht verwunderlich, dass eine Erhéhung der Fe?-Konzentration den
Kohlenstofffluss zur Fixierung der Gase CO und CO, erhdht, was unter anderem an
héheren volumetrischen CO-Gasaufnahmeraten zu sehen ist und in einer hoéheren
Biotrockenmassekonzentration bei hdherer spezifischer Wachstumsrate resultiert. Des
Weiteren ist eine Vielzahl an Alkoholdehydrogenasen (ADH) in Clostridien Eisen-
abhangig oder Zink-abhangig (Korkhin et al. 1998). Bei den in UniProt fir
C. carboxidivorans hinterlegten Alkohol/Aldehyd-Dehydrogenasen, Alkoholdehydro-
genasen und Aldehyd:Ferreodxin-Oxidoreduktasen besitzt ein Grofteil hiervon Eisen als
Liganden. Fur einige Alkoholdehydrogenasen (CcarbDRAFT_5253, CcarboDRAFT_3442,
CcarbDRAFT_2090, CcarbDRAFT_0048) ist Zn** als Cofaktor angegeben. Durch die
zusétzliche Bereitstellung von Fe?* beziehungsweise Zn** wurde dem Stamm geniigend
dieser Spurenelemente zur Verfligung gestellt, welches zur Funktionalitat und wohl auch
gesteigerten Aktivitat der an der Umsetzung zu Alkoholen beteiligten Enzyme

beigetragen hat und den Kohlenstofffluss in Richtung Alkoholbildung treibt.
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Abbildung 5.25: Kohlenstoffmenge mmol C L™ in den C2-, C4-, und C6-Produkten bei
autotrophen Satzkultivierungen mit C. carboxidivorans im kontinuierlich begasten
Rihrkesselreaktor mit Variation unterschiedlicher Spurenelemente unter pH
unkontrollierten  Bedingungen. Verdreifachte Zn®*-Konzentration (3x Zn**), und
verzehnfachte Fe*-Konzentration (10x Fe®*) im Vergleich zum Referenzprozess. Die
Alkohole Ethanol, Butanol und Hexanol sind in schwarz, die Sauren Acetat, Butyrat und
Hexanoat sind in grau dargestellt. (CO:CO,=80:20; T=37°C; pH,=6,0;
PV'=151WL" Fges=5Lh"; P=1,01bar;V=1,0L).

Gesteigerte Alkoholbildung mit erhéhter Zn?*-Konzentration ist in der Literatur mit
C. ragsdalei in autotrophen Anaerobflaschenprozessen beschrieben (Saxena und
Tanner 2011). Eine andere Forschungsgruppe beschéftigte sich erst kurzlich mit dem
Einfluss von Zn? auf die Alkoholbildung von C. carboxidivorans (Li et al. 2018). Sie
beobachteten Erhéhungen der Alkoholkonzentrationen bei der Anwendung hoher Zn?*-
Konzentrationen (280 uM anstelle von 7 yM) in nachbegasten Serumflaschen.

Ethanolkonzentrationen wurden im kontinuierlich betriebenen Blasensaulenreaktor durch
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Erhéhung der Fe**-Konzentration mit C. carboxidivorans erhéht (Lewis et al. 2006). Eine
zusatzliche de novo Synthese der Alkohole direkt aus den CoA-Intermediaten anstelle
der Reduktion wiederaufgenommener Sauren wurde jedoch in beiden Quellen nicht

beschrieben.

5.6 Temperatur

Der Einfluss der Temperatur auf die Produktverteilung von C. carboxidivorans wurde
anhand unterschiedlich eingestellter Prozesstemperaturen untersucht. Die Prozess-
temperatur wurde in sequentiell durchgeflihrten Satzprozessen auf 30 °C, 25 °C, und
20 °C eingestellt und mit Referenzprozess (37 °C) verglichen. Die Verlaufe von
Biomasse und der Produkte fir Temperaturen von 37 °C, 30 °C und 25 °C sind

Abbildung 5.26 zu entnehmen.

Bei allen drei Temperaturen setzte das Wachstum sofort ein. Die stationdre Phase
wurde beim Referenzprozess mit 37 °C nach 1,0 d erreicht, wahrend dies bei einer
Prozesstemperatur von 30 °C nach 1,4 d der Fall war und bei einer Prozesstemperatur
von 25 °C nach 2,0 d eintrat. Die maximal erzielten Biotrockenmassekonzentrationen
sind fur alle angewandten abgesenkten Temperaturen um den Faktor 1,2 — 1,3 héher
(Tabelle 5.8), die zellspezifischen Wachstumsraten jedoch umso geringer, je geringer die
Temperatur abweichend von der optimalen Kultivierungstemperatur gewahlt wurde (3o -c
um 39 % geringer, Has-c um 49 % geringer). Gemal dem verlangsamten Wachstum fiel
bei reduzierten Prozesstemperaturen der pH langsamer ab und erreichte sein Minimum
jeweils erst mit Erreichen der stationaren Phase, bevor dieser wiederum gegenuber dem
pH-Verlauf von 37 °C deutlich verlangsamter anstieg. Die maximal erzielten
Acetatkonzentrationen wurden jeweils mit dem Erreichen des pH-Minimums erreicht und
fielen mit sinkender Temperatur geringer aus (13 % geringer bei 25 °C, 44 % geringer
bei 20 °C verglichen zu 37 °C). Die gebildete Konzentration von Ethanol war mit
0,95 g L™ beziehungsweise 0,92 g L™ fiir Temperaturen von 30 °C und 25 °C identisch
und im Vergleich zur Ethanolkonzentration bei 37 °C leicht geringer. Die maximale
Butyratkonzentration war umso hdher, je geringer die Kultivierungstemperatur gewahlt
wurde (Faktor 2,1 bei 25°C). Ahnlich zur Butyratkonzentration war die maximale
Hexanoatkonzentration bei verringerter Temperatur hoéher, bevor diese wiederum
(nahezu) komplett auf null abfielen. Die Konzentration an Hexanol wurde durch
Absenkung der Prozesstemperatur ebenfalls gesteigert (Faktor 2,9 — 3,1 bei 30 °C
beziehungsweise 25 °C gegeniber 37 °C).
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Abbildung 5.26: Autotrophe Satzkultivierungen mit C. carboxidivorans im Kkontinuierlich

begasten Rulhrkesselreaktor bei unterschiedlichen Temperaturen unter pH
unkontrollierten Bedingungen. 25°C (weil, hellgrau), 30°C (schwarz) und
Referenzprozess bei 37 °C (dunkelgrau). (CO:CO, = 80:20; pHy = 6,0;

PV?=151WL" Fes=5Lh" P=101bar;V="10L).
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Tabelle 5.8: Maximalwerte fir die Biotrockenmassekonzentration (BTM), spezifische
Wachstumsrate p, und Produktkonzentrationen bei der autotrophen Umsetzung von
CO/CO, im pH unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten
Ruhrkesselreaktors mit C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Prozesstemperaturen.
Die jeweils hochsten Werte sind optisch hervorgehoben. Standardabweichungen, sofern
angegeben, resultieren aus drei unabhangig voneinander durchgefihrten
Satzprozessen. (CO:CO,=80:20; pHy=6,0; PV'=151WL"; Fgws=5Lh";
P=1,01bar;V=1,0L).

Temperatur 20°C 25°C 30°C 37°C

BTM, g L 0,58 0,55 0,60 0,45+0,03
u, h 0,03 0,08 0,70 0,247 0,01
Acetat, g L’ 0,51 0,79 1,01 0,91+0,06

Ethanol,gL" 0,88 0,92 0,95 1,21+0,05
Butyrat, gL' 0,33 0,45 0,32 0,21+0,06
Butanol, gL 0,33 0,38 0,50 0,44 +0,07
Hexanoat, gL' 0,31 0,24 0,24 0,07+0,00
Hexanol, gL' 0,26 0,47 044 0,15+0,04

Das Wachstum war bei 20 °C (Prozessverlauf nicht dargestellt) extrem verlangsamt
(82 % EinbuRen in der spezifischen Wachstumsrate) bei einer vergleichbaren erzielten
Biotrockenmassekonzentration in der stationdren Phase. Daneben wurden die maximal
erreichten Saurekonzentrationen von Acetat (0,51 gL”), Butyrat (0,33gL") und
Hexanoat (0,31 g L") im Anschluss daran nicht mehr wie gewdhnlich reduziert, sondern
verblieben bis Prozessende bei diesen Werten (Verlaufe nicht gezeigt) bei erzielten
Alkoholkonzentrationen von 0,88 gL" Ethanol, 0,33gL" Butanol und 0,26 gL

Hexanol.

Mit Reduzierung der Prozesstemperatur auf 30 °C konnten die Konzentrationen der
Alkohole Butanol und Hexanol gesteigert werden, mit Reduzierung auf 25 °C die Bildung
der langerkettigen Sauren Butyrat und Hexanoat sowie des Hexanol erhéht werden
(Abbildung 5.27).
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A

Abbildung 5.27: Graphische Darstellung der maximalen Biotrockenmassekonzentration
(BTM), spezifischen Wachstumsrate (u) und der erzielten Saure- und Alkohol-
konzentrationen Acetat (Ac), Butyrat (But), Hexanoat (Hex), Ethanol (EtOH), Butanol
(BuOH) und Hexanol (HxOH) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rlhrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Temperaturen. Der jeweils héchste Wert wurde
zu 1 normiert und hieraus die Werte fir die anderen Prozessbedingungen bestimmt.
Werte, die nicht bestimmt wurden oder werden konnten, wurden auf 0 gesetzt.
(CO:CO, = 80:20; pHy=6,0; PV'=151WL"; Fges=5Lh"; P=1,01 bar; V=1,0L).

Diskussion

Unter allen angewandten Prozesstemperaturen kann Wachstum sowie Produktbildung
verzeichnet werden. Die unterschiedlichen Temperaturen haben dabei groRen Einfluss
auf die Geschwindigkeit des Metabolismus sowie auf die Produktverteilung. Je niedriger

die Temperatur ist, desto geringer ist die spezifische Wachstumsrate.

Far die volumetrischen Produktbildungsraten (Abbildung 5.28) kann diese Aussage nicht
pauschal getroffen werden, da dies fur die einzelnen Produkte betrachtet werden muss:
Die volumetrische Acetatbildungsrate fallt von einem Maximalwert von 1,72 g L™ d” bis
auf 0,45 g L™ d™" mit sinkender Temperatur ab. Dabei verschiebt sich das Erreichen des

Maximalwertes der volumetrischen Acetatbildungsrate mit sinkender Temperatur zu
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héheren Prozesszeiten. Die volumetrische Ethanolbildungsrate ist flr eine
Prozesstemperatur von 30 °C am hdchsten, zeitlich gesehen liegen diese in einem

engen Zeitraum fir Temperaturen von 37 °C — 25 °C.
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Abbildung 5.28: Volumetrische Produktbildungsraten Qp von C. carboxidivorans in
autotrophen Satzprozessen im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor bei
Temperaturen von 25 °C (hellgrau), 30 °C (schwarz) und dem Referenzprozess bei
37 °C (dunkelgrau) unter pH unkontrollierten Bedingungen. Die Raten wurden anhand
nichtlinearer Interpolationen der offline gemessenen Produkt- und Biotrockenmasse-
konzentrationen bestimmt. (CO:CO, = 80:20; pHy =6,0; PV'=151W L"; Feas = 5L h™";
P=1,01bar;V=1,0L).
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Entgegen den Beobachtungen flr die Saure Acetat steigen die maximalen
volumetrischen Butyratbildungsraten mit sinkender Prozesstemperatur bis 25 °C von
0,38gL"'d" auf 0,75gL"d" an und macht es zu einem bevorzugteren, gebildeten
Produkt mit sinkender Prozesstemperatur. Dies ist auch fir Hexanoat zu beobachten mit
Werten von 0,25gL"d”" und 0,31 gL"d". Gleichzeitig werden diese erhdhten Raten
bereits zu friheren Zeitpunkten im Prozess erzielt. Die maximalen volumetrischen
Produktbildungsraten fur Butanol sowie Hexanol nehmen mit sinkender Temperatur ab.

Auch die Zeitpunkte zur Erreichung dieser Raten verschieben sich nach hinten.
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Abbildung 5.29: Graphische Darstellung der maximalen volumetrischen Produkt-
bildungsraten Q, fur Acetat (Ac), Butyrat (But), Hexanoat (Hex), Ethanol (EtOH), Butanol
(BuOH) und Hexanol (HxOH) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im pH
unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Temperaturen. Der jeweils hochste Wert wurde
zu 1 normiert und hieraus die Werte fir die anderen Prozessbedingungen bestimmt.
Werte, die nicht bestimmt wurden oder werden konnten, wurden auf 0 gesetzt.
(CO:CO, = 80:20; pHy =6,0; PV"'=151WL"; Feas=5Lh"; P=1,01 bar; V=1,0L).
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Die normierte Darstellung der volumetrischen Produktbildungsraten in Netzdiagrammen
macht die bevorzugte Bildung der C4-Produkte und des Hexanoats mit Absenken der
Temperatur auf 25 °C deutlich (Abbildung 5.29). Der schnellste Metabolismus liegt aber

bei einer Temperatur von 37 °C vor, da die aufgespannte Flache am grofiten ist.

Die maximalen Alkohol zu Saure-Verhaltnisse wurden bei unterschiedlichen Prozess-
temperaturen bestimmt (Tabelle 5.9). Diese zeigen mit Werten von 4,41 gethanol gAcetaﬂ
bei einer Prozesstemperatur von 30 °C ein um den Faktor 1,3 im Vergleich zu 37 °C
erhohtes Alkohol zu Saure-Verhaltnis auf. Ebenso weist der Prozess mit einer
Temperatur von 30 °C flr die C4-Produkte das héchste Butanol zu Butyrat-Verhaltnis
auf. Die Erhdhung liegt dabei gegeniber einer Prozesstemperatur von 37 °C bei einem
Faktor von 2,1. Das hdchste Hexanol zu Hexanoat-Verhaltnis liegt mit 19,64 guexanol

gHexz,moz,‘{1 bei einer Temperatur von 25 °C vor.

Tabelle 5.9: Maximalwerte der Alkohol/Saure-Verhaltnisse, biomassespezifische
Produktausbeuten Ypx und Raum-Zeit-Ausbeuten (RZA) bei der autotrophen Umsetzung
von CO/CO, im pH unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten
Ruhrkesselreaktors mit C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Prozesstemperaturen.
Die jeweils hdchsten Werte sind optisch hervorgehoben. Standardabweichungen, sofern
angegeben, resultieren aus drei unabhangig voneinander durchgeflihrten
Satzprozessen. (CO:CO,=80:20, pHy;=6,0; PV'=151WL"; Fgws=5Lh";
P=1,01bar;V=1,0L).

Temperatur, °C 37 °C 30°C 25°C 20°C
EtOH/Acetat, g g~ 3,59+0,07 441 412 2,06
BuOH/Butyrat, gg'  4,11+0,15 8,71 3,56 1,00
HxOH/Hexanoat, g g”" 4,33+1,67 11,19 19,64 1,39

Yeromx 99" 287+0,04 169 1,76 1,62
Yguorx, 9 9" 1,10+0,17 0,86 0,77 0,56
Yhxorx, 9 97 0,35+0,03 0,76 0,95 0,48
RZAgom, g L' d” 0,79+£0,09 0,41 0,39 0,19
RZAguon, g L d” 0,24+ 0,07 0,11 0,07 0,06
RZAuyon, g L1d™ 0,08+0,01 0,07 0,05 0,05

Damit zeigen Satzprozesse mit abgesenkter Temperatur auf 30 °C gegeniber dem
Wachstumsoptimum bei 37 °C Tendenzen zur bevorzugten Alkoholbildung beziehungs-
weise einen ausgepragteren Abbau von Sauren zugunsten der Alkoholbildung trotz
EinbuRen bei den metabolischen Raten. Die zellspezifischen Alkoholausbeuten flr

Ethanol und Butanol sind dabei fiir eine Prozesstemperatur von 30 °C am héchsten und
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zeigen dabei Erhéhungen um Faktoren von 1,6 — 1,7 fur Ethanol beziehungsweise 1,2 —

1,3 fir Butanol gegeniber reduzierteren Temperaturen. Die zellspezifische Hexanol-
ausbeute ist hingegen fir eine Temperatur von 25 °C am hdchsten. Gemal dem
schnelleren Metabolismus sind die Raum-Zeit-Ausbeuten bis zum Erliegen der
Alkoholbildung bei einer Temperatur von 37 °C am héchsten (Abbildung 5.30). Bezlglich
der hoheren Alkohol zu Saure-Verhaltnisse stellt eine Temperatur von 30 °C eine
geeignete Prozesstemperatur zur Alkoholbildung in angemessenem Zeitraum dar
(Abbildung 5.30).

A 20°C B 25°C

EtOH/Ac EtOH/Ac

BuOH/But
;. HxOH/Hex
: YEtOH/X
YBuOH/X YHxOH/X YBuOH/X

C 30°C D 37°C

EtOH/Ac EtOH/Ac

1,00--~~<_
BUOH/But RZAwon et ™~~~.. BUOH/BUL

:, HxOH/Hex

YEtOH/X RZAEtOH oo YEtOH/)(

YH>(OH/X YBuOH/X YHxOH/X YBuOH/X

Abbildung 5.30: Graphische Darstellung der Maximalwerte fir Alkohol/Saure-
Verhaltnisse Ethanol/Acetat (EtOH/Ac), Butanol/Butyrat (BuOH/But), Hexanol/Hexanoat
(HxOH/Hex) und biomassespezifische Produktausbeuten Ypyx flur Ethanol (Ygonix),
Butanol (Yguonix) Und Hexanol (Yuxonx) bei der autotrophen Umsetzung von CO/CO, im
pH unkontrollierten Satzverfahren eines kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktors mit
C. carboxidivorans bei unterschiedlichen Prozesstemperaturen. Der jeweils hdchste
Wert wurde zu 1 normiert und hieraus die Werte fir die anderen Prozessbedingungen
bestimmt. Werte, die nicht bestimmt wurden oder werden konnten, wurden auf 0 gesetzt.
(CO:CO, = 80:20; pHy =6,0; PV"'=151W L"; Feas =5 L h™"; P =1,01 bar; V= 1,0 L).
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Eine Reduzierung der Kultivierungstemperatur ist zwar verbunden mit geringeren
metabolischen Raten, jedoch sind die Konzentrationen der langerkettigen Produkte
Butyrat, Hexanoat, Butanol und Hexanol héher, was zu einer Bevorzugung langerkettiger
Produkte gegenliber kurzkettigen Produkten fiihrt. Dies ist anhand des Anteils des
jeweiligen Produkts zu sehen (Abbildung 5.31). Dabei steigen insbesondere der Anteil
von Butyrat und Hexanol. Dieser Trend konnte einer geringeren Membranfluiditat bei
verringerter Temperatur geschuldet sein, die eine verringerte Membranpermeabiliat zur
Folge hat (Jones und Woods 1986) und damit den Eintritt undissoziierter Sauren Uber
die Zellmembran in die Zelle erschwert, welche innerhalb der Zelle durch Dissoziation
negative Effekte auf den Zellmetabolismus hatte. Langerkettige Sauren kdnnten damit
geringere inhibierende Effekte haben. Gleichzeitig wird die Integration langerkettiger
Alkohole in die Zellmembran aufgrund ihrer hydrophoben Natur bei verringerter

Membranpermeabilitat erschwert (Jones und Woods 1986; Sikkema et al. 1995).

Eine Reduzierung der Temperatur zur Erhéhung der Ausbeute an Ldsemitteln durch
Clostridien Uber Temperaturerniedrigung wurde beschrieben (Carnarius 1940). Die
Bildung von Butanol wurde bei der heterotrophen ABE-Fermentation durch Erniedrigung
der Temperatur von 30 °C auf 24 °C in der solventogenen Phase erhéht. Dabei wird von
einer gesteigerten Toleranz gegenuber Butanol unter diesen Bedingungen gesprochen.
Es sind in der Literatur Fermentationsprozesse mit C. carboxidivorans beschrieben, die
mit Temperaturen auflerhalb des Temperaturoptimums fir das Wachstum (37 °C)
durchgefihrt wurden. Autotrophe Kultivierungen in taglich nachbegasten Kulturréhrchen
zeigten bei einer Temperatur von 25 °C hohere Alkoholkonzentrationen mit 1,48 g L™
Ethanol und 1,07 g L™ Butanol verbunden mit der Bildung der C6-Produkte Hexanoat
und Hexanol gegeniber einer angewandten Temperatur von 37 °C, bei der lediglich
0,07 g L™ Ethanol gebildet wurden (Ramié-Puijol et al. 2015). Sie filhrten das Ausbleiben
der Alkoholbildung bei 37 °C auf den sogenannten Saurekollaps zurlick, der
insbesondere dann auftritt, wenn im Satzverfahren zu schnell zu viel Acetat wahrend der
exponentiellen Phase gebildet werde. Die bevorzugte Bildung langerkettiger Produkte
mit C. carboxidivorans mit verringerter Temperatur wurde hingegen noch nicht

beschrieben.
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Abbildung 5.31: Produktanteile bei autotrophen Satzprozessen im kontinuierlich
begasten Rihrkesselreaktor bei unterschiedlichen Prozesstemperaturen von 37 °C,
30 °C, 25°C und 20 °C unter pH unkontrollierten Bedingungen. (CO:CO, = 80:20;
pHo=6,0;PV'=151WL" Fges=5Lh"; P=1,01 bar; V=1,0L).
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6 Kontinuierliche Gasfermentation in Riihrkesselreaktoren

Satzprozesse sind von geringer Raum-Zeit-Ausbeute gekennzeichnet. Um diese zu
erhdhen, ist die Abanderung der Prozessflihrung zur kontinuierlichen Betriebsweise
geeignet. Neben hdheren Raum-Zeit-Ausbeuten zeichnet sich eine kontinuierliche
Prozessfilhrung durch kontinuierlichen Produktabzug aus. Aufgrund der beobachteten
Einteilung eines Satzprozesses im kontrollierten Rlhrkesselreaktor in zwei Phasen
(acidogen, solventogen) erschien jedoch eine schlichte Abanderung der Betriebsflihrung
im kontrollierten Ruhrkesselreaktor von einem Satzverfahren in die kontinuierliche
Betriebsweise nicht als zielfihrend, da zwar ein hoher pH von pH 6,0 die
Biomassebildung und Saurebildung vorantreibt, jedoch ein niedriger pH zur Umsetzung
gebildeter Sauren in Alkohole notwendig ist. Beides gleichzeitig lasst sich in
kontinuierlicher Betriebsweise bei gleichzeitiger Zufuhr von Zulaufmedium jedoch nicht

realisieren. Eine nahezu raumliche Trennung der beiden Phasen war somit angestrebt.

6.1 Kaskade von zwei Ruhrkesselreaktoren

Es wurde ein Kaskadenprozess gestaltet. Der erste kontinuierlich betriebene RUhr-
kesselreaktor in der Kaskade wurde dabei auf pH 6,0 geregelt, um Biomasse zu bilden
bei gleichzeitiger Saurebildung. Der zweite Reaktor wurde auf pH 5,0 geregelt, um die
Reduktion der im ersten Reaktor gebildeten Sauren in Alkohole zu gewahrleisten. Um
den Zellen eine mdglichst lange Reaktionszeit zur Umwandlung von Sauren in Alkohole
im zweiten RuUhrkesselreaktor zu ermoglichen, wurde die mittlere hydraulische
Verweilzeit im zweiten Reaktor erhoht. Wahrend der erste Reaktor mit einem
Arbeitsvolumen von 1,0 L betrieben wurde, wurde das Arbeitsvolumen des zweiten
Reaktors auf 1,5 L erhdht und damit die mittlere hydraulische Verweilzeit um den Faktor
1,5 erhoht.

Die Prozesstemperatur wurde in beiden Reaktoren weiterhin auf 37 °C eingestellt, um
hohe metabolische Raten zu erzielen (siehe Abschnitt 5.6). Der CO-Eingangs-
partialdruck wurde auf 0,6 bar eingestellt bei einer Gaszusammensetzung von
CO:C0O, =60:40, da hier hohe Alkohol zu Saure-Verhaltnisse erhalten wurden und in
diesem Bereich das tatsachliche Optimum fir die Wachstumsrate gemafR der
CO-Substratliberschussinhibierungskinetik vorliegt (siehe Abschnitt 5.3.2). Die Konzen-
tration der Komplexmedienbestandteile wurde bei 1 g L Hefeextrakt beibehalten, um

ausreichend Nahrstoffe flir das Wachstum bereitzustellen und akzeptable Alkohol-
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ausbeuten sicherzustellen (Abschnitt 5.5.1). Die Verdiinnungsrate D des ersten Reaktors
wurde in Anlehnung an die zellspezifische Wachstumsrate in der exponentiellen Phase
von Satzprozessen zu Dg;=0,12 h" gewahlt. Dies entspricht 2/3 der spezifischen
Wachstumsrate des Satzprozesses und sollte ein Auswaschen der Zellen im ersten
Reaktor vermeiden. Zudem wurde der Prozess mit einer 10-stiindigen Satzphase nach
Inokulation des ersten Reaktors begonnen, um wachsende Zellen zum Start des

kontinuierlichen Prozesses zu haben.

Die Konzentrationsverlaufe bei kontinuierlicher Gasfermentation mit C. carboxidivorans
sind in Abbildung 6.1 dargestellt. Dieser kontinuierliche Prozess wurde reproduziert. Bei
einer der beiden Kaskadenprozesse trat ein Ausfall der Zufuhr des Zulaufmediums auf,

weswegen es in diesem Bereich (3,0 — 3,5 d) zu gréleren Standardabweichungen kam.

Gemal den Beobachtungen aus den Satzprozessen erfolgte sofortiges Anwachsen der
Zellen in der Satzphase im ersten Reaktor zu Beginn des Versuchs. Nach 5 mittleren
hydraulischen Verweilzeiten (114 h) lag im ersten Reaktor eine Biotrockenmasse-
konzentration von 1,55+0,12 g L' und im zweiten Reaktor eine von 1,82 + 0,13 g L
vor. Diese Uberstiegen die stationare Biotrockenmassekonzentration in Satzprozessen
um den Faktor 3,2 beziehungsweise 3,7. Dabei erhielt der zweite Reaktor kontinuierlich
Zellen aus dem ersten Reaktor, weswegen der Anstieg der Biotrockenmasse-
konzentration im zweiten Reaktor leicht verzdgert stattfand. Wahrend des Zellwachstums
stieg die Acetatkonzentration im ersten Reaktor bis nach 2,0 d Prozesszeit an und
erreichte im Gleichgewicht eine Konzentration von 3,03gL"'+0,06gL". Leicht
zeitverzogert stieg auch im zweiten Reaktor die Acetatkonzentration an. Im Gleich-
gewicht war diese gegenlber dem ersten Reaktor geringer mit einem Wert von
1,70+ 0,59 gL". Die Ethanolbildung im ersten Reaktor hatte bereits nach 1,0d
eingesetzt und wurde damit nicht mit dem eingestellten pH von pH 6,0 unterbunden.
Nach 2,0 d stieg diese kaum noch an, im Gleichgewicht lagen dann 3,29 + 0,14 g L™ vor.
Die Gleichgewichtskonzentration von Ethanol im zweiten Reaktor Uberstieg die des
ersten Reaktors um den Faktor 1,8 und lag bei 6,07 + 1,17 g L™ lag. Die langerkettige
Saure Butyrat wurde im Vergleich zum Acetat im ersten Reaktor in nur geringem Male
gebildet (0,08 gL" +0,04 gL™"), die Bildung von Butyrat fiel im zweiten Reaktor nur
geringflgig hoher aus. Butanol wurde im ersten Reaktor kaum gebildet, wahrend dessen
Bildung im zweiten Reaktor mit einer Gleichgewichtskonzentration von 0,73 + 0,14 g L™
die des ersten Reaktors um den Faktor 6,1 deutlich Uberstieg. Die Bildung von Hexanoat
und Hexanol wurde im ersten Reaktor nicht beobachtet. Im zweiten Reaktor wurde
nahezu kein Hexanoat gebildet, jedoch war eine Gleichgewichtskonzentration von

0,07 + 0,03 g L™ Hexanol zu verzeichnen.
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Abbildung 6.1: Kontinuierliche Gasfermentation mit C. carboxidivorans in einer
Riihrkesselkaskade mit Dg; = 0,12 h™" und Dg, = 0,08 h™'. Erster Reaktor: pH 6,0; 1,0 L
(weil3, grau); zweiter Reaktor: pH 5,0; 1,5 L (schwarz). Standardabweichungen von zwei
Experimenten. Der graue Bereich zeigt die Satzphase vor Beginn des kontinuierlichen
Prozesses. Die gestrichelten, vertikalen Linien markieren den Ausfall des Zulauf-
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mediums in einer der beiden Experimente. Die vertikale durchgezogene Linie markiert
das Erreichen von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten fir das Gesamtsystem

(Tgesamt)- (FUr beide Reaktoren gleich: CO:CO, =60:40, n=1200 rpm; Fg,s=5L h':
P =1,01 bar).

Der Ausfall der Zufuhr des Zulaufmediums zwischen einer Prozesszeit von 3,0d - 3,5d
fuhrte im ersten Reaktor zunachst zu einer Verringerung des Arbeitsvolumens, bevor die
Regelung zur Volumenkonstanz vom ersten Reaktor nach einiger Zeit den Transfer von
Fermentationsbriihe in den zweiten Reaktor einstellte. Dadurch entstanden in diesem
Zeitraum zwei Satzprozesse, da die Foérderung von Fermentationsbriihe vom ersten
Reaktor in den zweiten Reaktor aufgrund der Gewichtskonstanzregelung mit der Zeit

automatisch zum Erliegen kam.

Wahrend dieses Zeitraums kam es zum Abfall der Acetatkonzentration bei Erhéhung der
Ethanolkonzentration im ersten Reaktor. Auch die Butanolkonzentration im ersten
Reaktor wies einen deutlichen Sprung nach oben auf. Entsprechend waren die
Konzentrationen fur Ethanol und Butanol im zweiten Reaktor wahrend dieses Zeitraums
geringer, da zunachst geringere Mengen dieser Produkte vom ersten Reaktor in den
zweiten Reaktor eingetragen wurden bis der Zulauf schliellich versiegte. Das
notwendige Auffllllen des ersten Reaktors auf das urspriingliche Arbeitsvolumen zum
Weiterbetreiben des kontinuierlichen Prozesses und dem damit verbundenen
Verdinnungseffekt flr Biomasse und Produkte hatte sich bis zum néachsten

Probenahmezeitpunkt bereits wieder nivelliert.

Bei einem der beiden Kaskadenprozesse konnte eine Abgasanalytik verwendet werden,
die die Partialdriicke aufzeichnete und die Bestimmung von Gasaufnahmeraten
ermdglichte (Abbildung 6.2). Der CO-Partialdruck sank in beiden Reaktoren wahrend der
kontinuierlichen Phase auf etwa 350 mbar ab, wahrend der CO,-Partialdruck auf
650 mbar anstieg, womit wiederum CO aufgenommen wurde, wahrend CO, gebildet
wurde. Die Werte der Gasaufnahmeraten fir CO (circa 60 mmolL" h™") und die
Bildungsraten fiir CO, (circa 40—-50 mmol L' h") (berstiegen dabei die eines
Satzprozesses mit gleichem CO-Eingangspartialdruck von 600 mbar um ein Vielfaches
(vergleiche CO: 21 mmolLh™"; CO,: 14 mmol L' h”, siehe Abschnitt 5.3.2). Die
Erhdhung der Raten entsprach dabei in etwa der Erhdhung der Biotrockenmasse-
konzentration. Wahrend des Ausfalls der Zulaufmedienzufuhr fielen die Gasaufnahme-
raten ab, mit Einstellen dieser Zufuhr erholte sich die Gasaufnahme jedoch wieder auf

die Werte vor der Unterbrechung der Medienzufuhr. Der CO-Umsatz lag beim ersten
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Reaktor bei 48,7 %, in zweiten Reaktor nur noch bei 27,2 %, weswegen nur geringe
Kohlenstoffanteile in die Produktbildung gehen.
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Abbildung 6.2: Partialdriicke (pco und pco,) sowie volumetrische Gasaufnahmeraten
(rco und reo,) der kontinuierlichen Gasfermentation mit C. carboxidivorans in einer
Ruhrkesselkaskade mit Dgy = 0,12 h™' und Dro = 0,08 h™'. Erster Reaktor: pH6,0; 1,0L
(grau); zweiter Reaktor: pH 5,0; 1,5 L (schwarz). Der graue Bereich zeigt die Satzphase
vor Beginn des kontinuierlichen Prozesses. Die gestrichelten, vertikalen Linien markieren
den Ausfall des Zulaufmediums in einer der beiden Experimente. Die vertikale
durchgezogene Linie markiert das Erreichen von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten

fir das Gesamtsystem (Tgesamt). (FUr beide Reaktoren gleich: CO:CO, = 60:40,
n = 1200 rpm; Feas =5 L h™"; P = 1,01 bar).

Diskussion

Durch kontinuierliche Medienzufuhr sowie pH-Regelung auf pH 6,0 im ersten
Rihrkesselreaktor wurden deutlich hohere Biomassekonzentrationen verglichen mit
Satzprozessen erzielt. Mit der Erhdhung der Biomassekonzentration wurden auch

deutlich hohere Gasaufnahmeraten im kontinuierlichen Verfahren beobachtet.

Im ersten Reaktor findet Biomassebildung statt, gleichzeitig ist diese verknlpft mit einer

ausgepragten Acetatbildung. Ethanol wird auch schon wahrend der Acetatbildung im
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ersten Reaktor gebildet, was somit eine strikte rdumliche Trennung von Saurebildung
und Umsetzung zu Alkohol nicht zulasst, wohl aber stellt der zweite Reaktor glnstige
Bedingungen flr die Alkoholbildung bereit, da die Konzentrationen aller drei Alkohole
Ethanol, Butanol und Hexanol im Gleichgewicht gegenliber denen im ersten Reaktor

erhoht werden kénnen.

Dies zeigt sich ebenfalls anhand der volumetrischen Produktbildungsraten, die den
Raum-Zeit-Ausbeuten entsprechen (siehe Tabelle 6.1). Wahrend im ersten Reaktor mit
8,73+0,17¢g L' d" Acetat gebildet wird, wies dessen Produktbildungsrate im zweiten
Reaktor mit -2,56 + 1,02 g L'd" einen negativen Wert auf und bedeutet einen
Verbrauch an Acetat. Bereits im ersten Reaktor wird Ethanol gebildet. Durch die Wahl
gunstiger Alkoholbildungsbedingungen im zweiten Reaktor wird diese dort weitergeflihrt.
Dabei ist die Raum-Zeit-Ausbeute fiir Ethanol mit 5,33 + 1,98 g L d™' gegeniiber dem
ersten Reaktor geringer (9,49 +0,40gL™"d"). Butyrat wird in beiden Reaktoren in
geringem Male gebildet, was zu geringeren Produktbildungsraten fuhrt. Entsprechend
der héheren Gleichgewichtskonzentration von Butanol im zweiten Reaktor ist auch seine
Raum-Zeit-Ausbeute gegeniiber dem ersten Reaktor deutlich héher (1,16 gL" d" im
Vergleich zu 0,35gL" d"). Wahrend im ersten Reaktor keine C6-Produkte gebildet
werden, liegen fir den zweiten Reaktor volumetrische Produktbildungsraten von
0,01+ 0,01 gL"d" Hexanoat und 0,14 £ 0,05g L" d"' Hexanol vor. Wird die Rate zur
Biomassebildung im Gleichgewicht betrachtet, so ist diese fir den ersten Reaktor um
den Faktor 8,6 hoher.
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Tabelle 6.1: Gleichgewichtskonzentrationen (css) im stationdren Betriebspunkt und
Raum-Zeit-Ausbeuten (RZA) der kontinuierlichen Gasfermentation mit
C. carboxidivorans in einer Rihrkesselkaskade mit Dgs = 0,12 h™" und Dg, = 0,08 h™".
Standardabweichungen von zwei Experimenten. Erster Reaktor: pH 6,0; 1,0 L; zweiter
Reaktor: pH 5,0; 1,5L. (Fir beide Reaktoren gleich: CO:CO, =60:40; n = 1200 rpm;
Feas =5 L 0™ P =1,01bar).

erster Reaktor (pH 6,0) zweiter Reaktor (pH 5,0) Kaskade

Cs, gL' RZA,gL'd"| c,gL” RZA,gL"'d"|RzZA gL"d"
Acetat 3,03+0,06 8,73+0,17 |1,70+0,59 -2,56+ 1,02 1,95 + 0,68
Ethanol |3,29+0,14 9,49+040 |6,07+1,177 533+1,98 7,00 £ 1,35
Butyrat 0,08+0,04 0,23%+0,11 |0,76+0,05 0,15+ 0,01 0,18 + 0,05
Butanol |0,12+0,07 0,35+0,20 |0,73+0,14 1,16+ 0,41 0,84 + 0,16
Hexanoat - - 0,01+0,02 0,01+0,01 0,01 £ 0,02
Hexanol - - 0,07+ 0,03 0,14 +0,05 0,08 £ 0,04
BTM 1,55+0,12 4,46+0,33 |[1,82+0,13 0,52+0,34 2,10+0,15

Fir eine detaillierte Beschreibung der Vorgange in den einzelnen Reaktoren wird auf
Abbildung 6.3 verwiesen. Diese stellt die Uber die Zeit hinweg akkumulierten
Biotrockenmasse- und Produkimengen in den einzelnen Reaktoren dar. Es ist
ersichtlich, dass der erste Reaktor bei pH 6,0 hauptsachlich zur Bildung von Biomasse
verantwortlich ist, wahrend der zweite Reaktor nur eine geringflgige, eigenstandige
Biomassebildung vorweist. Demzufolge wird der grofite Anteil der im zweiten Reaktor
befindlichen Biomasse Uber den kontinuierlichen Eintrag aus dem ersten Reaktor
bereitgestellt. Acetat wird in hohem Malde im ersten Reaktor gebildet. Gleichzeitig setzt
hier auch bereits die Ethanolbildung ein, eine Beobachtung, die analog zu
Satzprozessen mit pH unkontrollierten Bedingungen bereits gemacht wurde. Ethanol
erreicht nahezu dieselben Mengen wie Acetat. Im zweiten Reaktor wird durch den
niedrigen pH von pH 5,0 die Bildung von Ethanol geférdert. Dieses wird hauptsachlich
durch die Reduktion wiederaufgenommenen Acetats gebildet, was an dem
Nettoverbrauch dieser Saure erkenntlich ist. Jedoch zeigt der zusatzlich eingetragene
Verlauf der theoretisch umsetzbaren Menge aus Acetat zu Ethanol eine hinzukommende
de novo Synthese von Ethanol, da die tatsachlich akkumulierte Menge an Ethanol die
theoretisch mdogliche Menge aus Acetat Ubersteigt (Abbildung 6.3 D). In einer
kontinuierlich betriebenen Rihrkesselkaskade konnte somit der Anteil an Restacetat
zugunsten erhohter Ethanolkonzentration gegenuber einem einzelnen kontinuierlich

betriebenen Ruhrkesselreaktor gesenkt werden.
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Abbildung 6.3: Kumulative Mengen der Produkte der kontinuierlichen Gasfermentation
mit C. carboxidivorans in einer Rihrkesselkaskade mit Dg; = 0,12 h™" und Dg, = 0,08 h™".
Erster Reaktor: pH 6,0; 1,0 L; zweiter Reaktor: pH 5,0; 1,5 L. Standardabweichungen
resultieren aus zwei durchgefiihrten Kaskadenprozessen. Die Alkohole Ethanol, Butanol
und Hexanol sind in schwarz, die Sduren Acetat, Butyrat und Hexanoat sind in weil3
dargestellt. Der graue Bereich zeigt die Satzphase vor Beginn des kontinuierlichen
Prozesses. Die theoretisch mdgliche, gebildete Menge von Ethanol aus Acetat im
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zweiten Reaktor ist mit grauen Symbolen dargestellt. Die gestrichelten, vertikalen Linien
markieren den Ausfall des Zulaufmediums in einer der beiden Experimente. Die vertikale
durchgezogene Linie markiert das Erreichen von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten

fir das Gesamtsystem (Tgesamt). (FUr beide Reaktoren gleich: CO:CO, = 60:40;
n = 1200 rpm; Feas =5 L h™"; P = 1,01 bar).

Im ersten Reaktor wird neben der Butyrat- auch bereits eine gleich hohe Butanolbildung
beobachtet. Diese C4-Produktbildung im ersten Reaktor ist gegenuber der C2-
Korperbildung deutlich herabgesetzt, was sich sowohl an den Produktkonzentrationen,
als auch an den kumulierten Mengen ableiten Iasst; die C6-Produkte Hexanoat und
Hexanol werden unter diesen Prozessbedingungen nicht gebildet. Ergebnisse aus
Satzprozessen (siehe Abschnitt 5.4) unter pH Kontrolle auf pH 6,0 lieRen dies bereits
vermuten. Diese in kontinuierlicher Betriebsweise gemachte Beobachtung ist damit mit
den Erkenntnissen aus den Satzprozessen konsistent. Mit einer pH-Kontrolle auf pH 6,0
sind im ersten Reaktor die C2-Produkte Acetat und Ethanol die Hauptstoffwechsel-

produkte.

Im zweiten Reaktor bei pH 5,0 sind die Konzentrationen sowie die akkumulierten
Mengen der langerkettigen Sauren Butyrat und Hexanoat ebenfalls im Vergleich zur C2-
Saure deutlich geringer. Dabei ist anzumerken, dass im Gegensatz zum Acetat die
beiden Sauren Butyrat und Hexanoat im zweiten Reaktor nicht netto abgebaut werden,
sondern in geringem Ausmal gebildet werden, was anhand der positiven volumetrischen

Produktbildungsraten (Raum-Zeit-Ausbeuten) abgeleitet werden kann.

Die entsprechenden Konzentrationen beziehungsweise akkumulierten Mengen der
korrespondierenden Alkohole Butanol und Hexanol im zweiten Reaktor sind gegenuber
den Sauren deutlich héher. Ein Vergleich der Gleichgewichtskonzentrationen von Butyrat
und Butanol sowie Hexanoat und Hexanol im zweiten Reaktor legt die hauptsachliche
Bildung dieser Alkohole Uber die Coenzym A Intermediate Butyryl-CoA und Hexanoyl-
CoA direkt zu den Aldehyden Butyraldehyd und Hexaldehyd und der anschlieRenden
Reduktion zu Butanol beziehungsweise Hexanol nahe (de novo Bildung). Die
Wiederaufnahme von Butyrat und Hexanoat aus dem Fermentationsmedium spielt somit
gegenuber der direkten Bildung der langerkettigen Alkohole im zweiten Reaktor eine

untergeordnete Rolle.

Diese genaue Betrachtung der Vorgange mit Biomassebildung und Acetatbildung im
ersten Reaktor und Alkoholbildung im zweiten Reaktor bei Stagnation des Wachstums

lassen die Bezeichnung als acidogenen Reaktor und solventogenen Reaktor bei



Kontinuierliche Gasfermentation in Rihrkesselreaktoren 131

Kontrolle auf unterschiedliche pH-Werte zu und bestatigen prinzipiell eine raumliche
Trennung der Saurebildung von der Lésemittelbildung, auch wenn die Ethanol- und
Butanolbildung schon bereits im ersten Reaktor einsetzt. Der pH erweist sich somit als
geeignet, um die Produktverteilung hin zur Alkoholbildung zu erreichen. Die dabei
erzielten Produktkonzentrationen der Alkohole Ubersteigen dabei die in Satzprozessen
erhaltenen Alkoholkonzentrationen und machen die kontinuierliche Prozessflhrung in
kaskadierten Ruhrkesselreaktoren zu einem geeigneten Mittel fur die kontinuierliche

Alkoholbildung bei erhdhten Konzentrationen.

Gegenluber einem Kkontinuierlichen Prozess bestehend aus einem einzelnen
Ruhrkesselreaktor konnen die Alkohol zu Sdure-Verhaltnisse mit einer Ruhrkessel-
kaskade aus zwei Reaktoren mit unterschiedlich eingestelltem pH nochmals gesteigert
werden. Wiahrend das Verhaltnis von Ethanol zu Acetat im ersten Reaktor bei 1,1 g g
liegt, ist dieser Wert fiir den zweiten Reaktor auf 3,6 g g”' angestiegen. Das Butanol zu
Butyrat-Verhéltnis ist von 1,5gg” auf 4,6 gg" gestiegen. Das Hexanol zu Hexanoat-
Verhéltnis liegt bei 7,0 g g"'. Das Verhéltnis des gebildeten Gesamtalkohols (Ethanol,
Butanol, Hexanol) zu Restsdure (Acetat, Butyrat, Hexanoat) gemessen an der
Molmenge an gebundenem Kohlenstoff in den Produkten wird mithilfe der Kaskadierung
von 1,29 mol Cayonol MOl Cssue’ im ersten Reaktor auf 5,18 mol Cagonot MOl Csaure” iM
zweiten Reaktor im Gleichgewicht erhdht. Wahrend im ersten Reaktor noch 44 % des in
Stoffwechselprodukten fixierten Kohlenstoffs in die Saurebildung gehen, wird im zweiten
Reaktor dieser Restsduregehalt auf 16 % gesenkt, sodass 84 % des in Produkten
fixierten Kohlenstoffs in der Alkoholbildung fixiert sind. Die Kohlenstoffbilanz des
Gesamtprozesses lasst sich dabei zu 85,2 % schlieen. Fehlender Kohlenstoff Iasst sich

Uber Verluste durch Verdunstung erklaren.

Die bisher in der Literatur berichteten hdchsten Alkoholkonzentrationen fir
C. carboxidivorans liegen bei 5,55 g L™ Ethanol und 2,66 g L' Butanol und wurden in
einem satzbetriebenen Rihrkesselreaktor bei pH 5,75 nach 10 Tagen erreicht
(Fernandez-Naveira et al. 2016b). Die hier betriebene Kaskade aus zwei Rihrkessel-
reaktoren zeigt eine Erhdhung der Ethanolkonzentration um 9% (6,07gL™") im
Gleichgewicht, die Butanolkonzentration ist jedoch mit einer Gleichgewichts-
konzentration von 0,73 gL" um 73 % geringer. Die im Kaskadenprozess erzielten
biomassespezifischen Produktivitdten fiir Ethanol mit 6,13 ggd" im ersten Reaktor
Ubersteigt die in dem Satzprozess von Fernandez-Naveira et al. (2016b) angegebenen
spezifischen Bildungsraten fiir Ethanol um 112 % (2,88 g g d”'), wahrend diese fiir den
zweiten Reaktor ahnlich sind. Hingegen ist die biomassespezifische Produktivitat fir

Butanol des Kaskadenprozesses um 84 % (erster Reaktor) beziehungsweise um 55 %
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geringer. Ein weiterer, im Kkontinuierlich begaster RuUhrkesselreaktorprozess im
Satzverfahren bei pH 4,75 ist beschrieben (Fernandez-Naveira et al. 2017a). Mit
angegebenen zellspezifischen Produktivitaten von 1,15gg" d' Ethanol, 0,89gg™" d”
Butanol und 0,62 gg’'d’ Hexanol Ubersteigen die hier im Gesamtkaskadenprozess

erzielte spezifische Produktivitat von Ethanol die von Fernandez-Naveira et al. (2017a).

Kontinuierliche Synthesegasprozesse mit C. carboxidivorans wurden bisher in
Blasensaulenreaktoren durchgefiihrt (Datar et al. 2004; Rajagopalan et al. 2002).
Verglichen mit diesen in der Literatur beschriebenen kontinuierlichen Synthesegas-
prozessen wird die Gleichgewichtskonzentration von Ethanol um 282 % (vergleiche
1,6 g L") gesteigert; die des Butanol und 82 % beziehungsweise um 22 % (vergleiche
0,4 g L beziehungsweise 0,6 g L™"). Vergleichen mit diesen kontinuierlichen Prozessen
in Blasensaulenreaktoren sind auch die Raum-Zeit-Ausbeuten um ein Vielfaches
gesteigert (vergleiche circa 1,0gL"d" Ethanol beziehungsweise 0,2-0,4gLd"

Butanol).

Tabelle 6.2: Biomassespezifische Produktivititen RZAgmy der kontinuierlichen
Gasfermentation mit C. carboxidivorans in einer Rihrkesselkaskade mit Dg; = 0,12 h™
und Dr,=0,08 h™. Standardabweichungen von zwei Experimenten. Erster Reaktor:
pH6,0; 1,0L; zweiter Reaktor: pH5,0; 1,5L. (Fir beide Reaktoren gleich:
CO:CO, = 60:40; n = 1200 rpm; Fgas = 5L h"; P = 1,01 bar.)

erster Reaktor (pH 6,0) | zweiter Reaktor, (pH 5,0)
RZAgrv, g g d” RZAgrv, g g d”
Acetat 5,65+ 0,53 -1,43 £ 0,66
Ethanol 6,13+ 0,20 2,97 + 1,30
Butyrat 0,14 £ 0,06 0,08 £ 0,01
Butanol 0,23+0,15 0,64 £ 0,27
Hexanoat - 0,01 £ 0,01
Hexanol - 0,08 £ 0,04

Die hier gemessene Gesamtalkoholkonzentration im Gleichgewicht von 6,87 gL
Ubersteigt die Alkoholbildung einer erst kirzlich erschienenen Publikation mit
C. carboxidivorans in einem zweistufigen Synthesegasfermentationsprozess mit
Zellriickhaltung bei unterschiedlichem pH (pH 6,0; pH 5,0) mit Zellriickhaltung um den
Faktor 4,6 (Abubackar et al. 2018). Auch samtliche hier gemessenen Alkohol zu Saure-

Verhaltnisse (3,6 eton Jacetat 3 4,6 GBuoH Jeutyrat ') SiNd dem von Abubackar et al. (2018)
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berichteten maximalen Alkohol zu Saure-Verhaltnis von 0,32 Uberlegen. Die hier fir die
Rihrkesselkaskade gewahlten Prozessbedingungen (zum Beispiel Gaszusammen-
setzung, Verdlnnungsrate, unterschiedliches Arbeitsvolumen flir langere hydraulische
Verweilzeiten im zweiten Reaktor gegenlber dem ersten Reaktor) beglinstigen die
Alkoholbildung, da die Gesamtalkoholkonzentration bei einer etwa 3,5 fachen erhéhten
Biotrockenmassekonzentrationen im System verglichen mit Ergebnissen von Abuackar
et al. (2018) um mehr als das 3,5-fache erhdht ist (4,6-fache).

Die Raum-Zeit-Ausbeuten des Gesamtprozesses verdeutlichen, dass Ethanol mit einer
Bildung von 7,00 g L d” das Hauptprodukt des Kaskadierungsprozesses ist. Fiir Acetat
liegt unter Berlicksichtigung seines Abbaus in Reaktor 2 eine Raum-Zeit-Ausbeute von
1,95 g L' d”" vor. Die Raum-Zeit-Ausbeuten fiir die C4-Produkte sind gegeniiber den C2-
Produkten mit 0,84 g L' d™' Butanol und 0,18 g L d™' Butyrat geringer, zeigen aber eine
bevorzugte Bildung des Alkohols gegeniber der Saure. Die Raum-Zeit-Ausbeute des
Hexanol liegt bei 0,08 g L™ d”. Da bei den von Abubackar et al. (2018) verdffentlichten
Ergebnisse einer zweistufigen Kaskade kein Gleichgewichtszustand erreicht wird, ist die
Angabe von Raum-Zeit-Ausbeuten schwierig. Unter der Verwendung der
Endkonzentrationen bei einer Verdiinnungsrate des Gesamtprozesses von 0,018 h”
lasst sich eine Raum-Zeit-Ausbeute des Gesamtprozesses von 0,76 g L d™' Acetat und
0,93gL"d" Ethanol grob abschitzen, welche weit unter den in dieser Arbeit
bestimmten Raum-Zeit-Ausbeuten liegen (Faktor 7,5 fir Ethanol bzw. Faktor 2,6 fur
Acetat). Die in dieser Arbeit erzielte Raum-Zeit-Ausbeute des Gesamtprozesses fiir
Butanol liegt 95 % Uber der abgeschatzten Raum-Zeit-Ausbeute der Literaturquelle,

wobei der entsprechende Wert fur Butyrat nur 23 % entspricht.

Gaddy und Clausen (1992) setzen zwei hintereinander geschaltete Rihrkesselreaktoren
mit C. [jungdahlii ein. Dabei wandten sie im ersten Reaktor pH 5,0 an und im zweiten
Reaktor pH 4,0 — 4,5 an. Sie erreichten damit knapp 3 g L Ethanol im zweiten Reaktor.
Durch zusétzliche Zufuhr unverbrauchten Gases aus dem zweiten Reaktor in den ersten
Reaktor, einer zellriickhaltenden Einheit nach dem zweiten Reaktor in den zweiten
Reaktor zurick sowie einer zusatzlichen Frischmediumzufuhr mit limitierter
Pantothenatkonzentration flir den zweiten Reaktor konnte im Gleichgewicht mit dem
Stamm C. ljungdahlii C-01 (ATCC 55988) eine Ethanolkonzentration von 25 —-30g L™
bei einer verbleibenden Restacetatkonzentration von etwa 3 g L™ erzielt werden (Gaddy
et al. 2012). Die Raum-Zeit-Ausbeute fiir Ethanol lag dabei bei 31,6 - 37,9g L d™.
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6.2 Kaskade von zwei Ruhrkesselreaktoren mit erhohter

hydraulischer Verweilzeit

Um die Alkoholbildung im zweiten Reaktor gegenliber dem ersten Reaktor nochmals zu
steigern und die Restsaurekonzentrationen im Gleichgewicht zu minimieren, wurden die
mittleren hydraulischen Verweilzeiten (Verweilzeiten) erhoht. Hierzu wurde die
Verdinnungsrate im ersten Reaktor von Dgry=0,12 h' auf Dgrs=0,06 h’ gesenkt.
Dadurch ergab sich flir den zweiten Reaktor eine Verdiinnungsrate von Dg, = 0,04 h'
bei ansonsten gleich bleibenden Bedingungen. Die Verweilzeit wurden dadurch erhéht

und betrug 1,7 d fur den Gesamtprozess.

In Abbildung 6.4 sind die Verlaufe einer kontinuierlichen Gasfermentation mit
C. carboxidivorans in einer Rihrkesselkaskade mit verringerten Verdinnungsraten von
Dri=0,06 h" und Dgr,=0,04 h"' dargestellt. Im ersten Reaktor begann das
Zellwachstum direkt nach Prozessbeginn. Nach 0,6 Verweilzeiten des Gesamtprozesses
lag eine Biotrockenmassekonzentration von 1,86 g L™ vor, was einer Steigerung um den
Faktor 1,2 im Vergleich zum Kaskadenprozess mit einer Verdiinnungsrate von
Dr1=0,12h" zur gleichen Prozesszeit entsprach. Diese hohe Biotrockenmasse-
konzentration konnte jedoch nicht konstant aufrecht erhalten werden, sodass sie nach
2,3 Verweilzeiten auf eine Biotrockenmassekonzentration von 1,06 g L abfiel und im
weiteren Verlauf einen oszillierenden Verlauf aufwies, der auch nach 5 Verweilzeiten zu
beobachten war, jedoch in geringerem MaRe (1,54 g L — 1,66 g L™"). Die Acetatbildung
setzte im ersten Reaktor ebenfalls sofort mit Prozessbeginn ein. Nach 3,8 Verweilzeiten
erreichte sie eine Konzentration von 5,86 g L. Im weiteren Verlauf befand sich diese in
einem Bereich zwischen auf 4,86 gL" und 589 gL". Fir Ethanol ist ein ebenso
schwankendes Verhalten im ersten Reaktor zu beobachten. Nach Erreichen von 5
Verweilzeiten lagen zwischen 2,62 gL™" und 4,28 gL" Ethanol vor. Fiir Butyrat und
Butanol sind im ersten Reaktor steigende Trends statt oszillierende Verlaufe zu
beobachten. Zu Prozessende lagen 0,45 g L™ Butyrat und 0,47 g L™ Butanol vor. Es
wurden geringe Mengen an Hexanoat im ersten Reaktor gebildet. Die Konzentrationen
wurden jeweils zu unter 0,05 g L" bestimmt. Neben einer Hexanoatbildung im ersten

Reaktor wurde ebenfalls Hexanolbildung von maximal 0,07 g L™ beobachtet.
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Abbildung 6.4: Kontinuierliche Gasfermentation mit C. carboxidivorans in einer
Rihrkesselkaskade mit Dg; = 0,06 h" und D, =0,04 h™'. Erster Reaktor: pH 6,0; 1,0 L
(weild, grau); zweiter Reaktor: pH 5,0; 1,5L (schwarz). Der graue Bereich zeigt die
Satzphase vor Beginn des kontinuierlichen Prozesses. Die vertikale durchgezogene
Linie markiert das Erreichen von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten fir das
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Gesamtsystem (Tgesamt). (FUr beide Reaktoren gleich: CO:CO, = 60:40, n = 1200 rpm;
Feas =5L 0" P =1,01 bar).

Im zweiten Reaktor stieg wie erwartet zeitversetzt die Biotrockenmassekonzentration an.
Nach 1,5 Verweilzeiten lag eine Biotrockenmassekonzentration von 1,35 g L™ und wies
anschlieRend ebenfalls einen oszillierenden Verlauf auf, der nach Ablauf von 5
Verweilzeiten keinen Zustand eines FlieRgleichgewichts aufwies (1,27 gL ™" —1,60 g L™).

Die Konzentration von Acetat im zweiten Reaktor stieg auf 1,88 g L' an, fiel
anschliel’end leicht ab und stieg Uber einen langeren Zeitraum auf 3,29 g L (3,9 Tgesamt)

an, wobei sich nach 5 Verweilzeiten keine konstante Konzentration einstellte. Dieses
oszillierende Verhalten trat fur den Verlauf von Ethanol im zweiten Reaktor ebenso auf
(2,79gL"-4,91 gL™"). Analog zum ersten Reaktor stieg die Konzentration von Butyrat
im zweiten Reaktor stetig an bis auf 0,52 gL". Entgegen des Verlaufs einer stets
steigenden Butanolkonzentration im ersten Reaktor waren im zweiten Reaktor analog zu
Ethanol Phasen, in denen die Konzentration anstieg, gefolgt von Phasen mit fallender
Konzentration zu sehen. Hexanoat wurde im zweiten Reaktor bis zu einer Konzentration
von 0,10 g L' gebildet. Geringe Hexanolkonzentrationen waren fiir den zweiten Reaktor

zu verzeichnen. Die Maximalwerte betrugen dabei nicht mehr als 0,07 g L™

Die Abgasdaten der durchgefiihrten Kaskade wurden online aufgezeichnet und sind in
Abbildung 6.5 aufgetragen. Im ersten Reaktor sank der Partialdruck fliir CO bis nach
0,3 Verweilzeiten auf 319 mbar ab. Entsprechend dazu stieg der Partialdruck fir CO, im
zweiten Reaktor auf einen Wert von 681 mbar an. Im weiteren Verlauf konnten diese
Ausgangspartialdriicke fir CO und CO, nicht konstant aufrecht erhalten werden. Der
Partialdruck fir CO stieg an, der Partialdruck fir CO, fiel ab und wiesen anschliel3end
bis zum Prozessende leicht schwankendes Verhalten auf, erreichten jedoch nicht mehr

die zuvor erzielten minimalen beziehungsweise maximalen Partialdruckwerte.

Die Verlaufe der Partialdriicke von CO und CO, fiir den ersten Reaktor spiegelten sich in
den volumetrischen Gasaufnahmeraten wider. Nach einer Prozesszeit von 1,0 d wies die
volumetrische Gasaufnahmerate fiir CO einen maximalen Wert von 76 mmol L™ h™ auf,
die entsprechende volumetrische CO,-Bildungsrate fiir CO, betrug 46 mmol L' h™ Im
Anschluss daran fiel die volumetrische CO-Gasaufnahmerate stark ab und pendelte sich

auf niedrigerem Wert ein. Auch die CO,-Bildungsrate nahm stark ab.

Fir den zweiten Reaktor fiel der CO-Partialdruck nach Prozessbeginn ebenfalls ab,
jedoch bei weitem nicht so tief (487 mbar) wie im ersten Reaktor, stieg dann wieder an,

und wies bis zu Prozessende einen CO-Ausgangspartialdruck nahe des CO-
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Eingangspartialdruckes (600 mbar) auf. Gespiegeltes, qualitatives Bild war fiir den CO.-
Partialdruck zu sehen.

Dementsprechend fielen auch die volumetrische CO-Gasaufnahmerate und die
volumetrische CO,-Bildungsrate (negative CO,-Gasaufnahmerate) fir den zweiten
Reaktor geringer aus. lhre maximalen Werte wiesen sie mit 34 mmol L' h”" CO und
21 mmol L' h™" CO, nach 0,8 Verweilzeiten auf. Nach Durchschreiten von minimalen
Werten nahmen diese wieder leicht zu und fielen bis Prozessende Uber einen langen
Zeitraum wiederum nahezu auf null ab.

Der Prozess der Rihrkesselkaskade mit verringerter Durchflussrate (Dgr; = 0,06 h',
Dro = 0,04 h'1) wurde mehrmals durchgefihrt, lie3 sich jedoch nicht reproduzieren.

Tendenziell waren aber auch hier Uberschwingende Verlaufe zu beobachten.
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Abbildung 6.5: Partialdriicke (pco und pco,) sowie volumetrische Gasaufnahmeraten
(rco und rco,) der kontinuierlichen Gasfermentation mit C. carboxidivorans in einer
Rihrkesselkaskade mit Dg; = 0,06 h”' und Dg, = 0,04 h™'. Erster Reaktor: pH 6,0; 1,0 L
(grau); zweiter Reaktor: pH 5, 1,5 L (schwarz). Der graue Bereich zeigt die Satzphase
vor Beginn des kontinuierlichen Prozesses. Die vertikale durchgezogene Linie markiert
das Erreichen von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten fir das Gesamtsystem
(Tgesamt)- (FUr beide Reaktoren gleich: CO:CO, = 60:40; n = 1200 rpm; Fgss =5L h':
P = 1,01 bar).
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Diskussion

Nachdem sich der Rihrkesselkaskadenprozess mit raumlicher Trennung von acidogener
und solventogener Phase als geeignetes Instrument zur Alkoholbildung erwies, wurden
in einem weiteren Ansatz die Verdlinnungsraten reduziert (Dgs = 0,06 h™', Dr, = 0,04 h'1),
um Uber Verweilzeiterhdhung die Gleichgewichtskonzentrationen der gebildeten
Alkohole nochmals zu steigern. Dabei wurden teils oszillierende Verlaufe von BTM und
einer Vielzahl von Produkten beobachtet, weswegen sich kein stabiler
Gleichgewichtszustand einstellt. Es kénnen keine festen Gleichgewichtskonzentrationen
angegeben werden und daher wurden mittlere Produkt- und Biotrockenmasse-
konzentrationen nach Ablauf von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten flir einen
99,9 %-igen Austauschs des Reaktorvolumens als Basis zum Vergleich mit dem Prozess

mit héherer Verdiinnungsrate (Dgs = 0,12 h™") bestimmt.

Zunachst steigt die Biotrockenmassekonzentration in Reaktor 1 auf einen im Vergleich
zum Referenzkaskadenprozess (bei hoherer Verdiinnungsrate von Dg;=0,12h™)
héheren Wert an, pendelt sich durch oszillierendes Verhalten bei einer mittleren
Biotrockenmassekonzentration von 1,49 g L™ ein und ist damit vergleichbar mit dem des
Referenzkaskadenprozesses. Analog weist der Verlauf von Acetat im ersten Reaktor
oszillierendes Verhalten bei einer mittleren Acetatkonzentration von 5,37 g L™ auf, einem
Wert der um den Faktor 1,7 gegenlber der Gleichgewichtskonzentration fur Acetat in der
Referenzkaskade hoher ist. Die mittlere Ethanolkonzentration im ersten Reaktor ist
nahezu identisch mit der Referenzkaskade (3,36 g L™). Die mittlere Butyratkonzentration
ist gegeniiber der Referenzkaskade um den Faktor 5,3 (0,43 g L") erheblich gesteigert.
Nach Ablauf von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten ist die Butanolkonzentration um
den Faktor 3,1 (0,25g L") gegeniiber der Referenzkaskade erhéht. Wahrend in der
Referenzkaskade im ersten Reaktor keine C6-Korper gebildet werden, sind im Prozess
mit verringerter Verdunnungsrate geringe Mengen an Hexanoat und Hexanol zu

verzeichnen.

Im zweiten Reaktor sind ebenfalls oszillierende Verldufe fir Biotrockenmasse und
Produkte zu beobachten. Die mittlere Biotrockenmassekonzentration ist trotz geringerer
Verdunnungsrate im Vergleich zur Referenzkaskade (bei héherer Verdunnungsrate:
Dk2 = 0,08 h™) um 13 % geringer. Die mittlere Acetatkonzentration im zweiten Reaktor ist
gegenuber dem Referenzprozess um den Faktor 1,8 gestiegen. Die mittlere
Ethanolkonzentration ist im zweiten Reaktor gegentiber dem ersten kaum angestiegen.
Sein Verlauf zeigt dabei einen zeitlichen Versatz zum Verlauf der Ethanolkonzentration

im ersten Reaktor und Iasst lediglich Einstrom von Ethanol aus diesem in den zweiten
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Reaktor ohne eigene Ethanolbildung erahnen. Der Verlauf der Butyratkonzentration im
zweiten Reaktor weist gegenlber der Referenzkaskade Steigerungen um den Faktor 2,8
auf. Der Verlauf der Butanolkonzentration weist ausgepragtes Oszillieren (mittlere
Konzentration 0,78 g L) auf und entspricht einer Erhéhung der Butanolkonzentration um
10 % gegenuber der Referenzkaskade. Gegenuber dem ersten Reaktor liegt im zweiten
Reaktor eine um das Finffache hohere, mittlere Hexanoatkonzentration vor. Die mittlere
Hexanolkonzentration im zweiten Reaktor ist nur leicht erhdht gegeniber dem ersten

Reaktor und fallt gegenliber der Referenzkaskade minimal geringer aus.

Wie zunéchst fiir die Anwendung einer verringerten Verdiinnungsrate (Dg; = 0,06 h™")
erwartet, sind die mittleren Konzentrationen der gebildeten Sauren Acetat und Butyrat im
ersten Reaktor bei pH 6,0 gegenliber der Anwendung einer hdheren Verdiinnungsrate in
der Referenzkaskade (Dgs=0,12h™) aufgrund verléngerter Verweilzeit im Reaktor
héher. Damit wird der erste Reaktor wiederum zur Saurebildung herangezogen. Auch
die C6-Saure Hexanoat wird dabei in geringem Mal3e gebildet. Parallel dazu findet auch
die Bildung der Alkohole Ethanol und Butanol statt und kann somit im ersten Reaktor
durch die Anlegung eines pH von pH 6,0 nicht komplett unterbunden werden. Es scheint,
dass die Hohe der gebildeten Konzentrationen an Sauren C. carboxidivorans wohl auch
unter optimalem pH fir Wachstum und Saurebildung (pH 6,0) zur vermehrten
Alkoholbildung im ersten Reaktor zwingt. Die Alkoholbildung an dieser Stelle ist als
Detoxifikationsreaktion auf die gebildeten Sauren zu verstehen. Mit mittleren Konzen-
trationen von 5,35 g L” Acetat und 0,42 g L Butyrat im ersten Reaktor liegen diese in
einem Konzentrationsbereich, in dem bereits inhibierende Effekte auf C. carboxidivorans
auftreten, insbesondere bei gleichzeitiger Existenz. Hierbei sei auf Abschnitt 5.2 zu
Untersuchungen zur Produktinhibierung verwiesen, in dem inhibierende Auswirkungen
durch Vorlage von 6,2gL" Acetat oder 2,0gL" Butyrat auf den Stamm bereits
vorlagen. Insbesondere das gleichzeitige Vorliegen der Acetatkonzentration in
Kombination mit Butyrat- sowie Hexanoatkonzentrationen koénnten den Stamm zur

vermehrten Alkoholbildung gedrangt haben.

Die Alkohol zu Saure-Verhaltnissen sind gegentber der Referenzkaskade mit erhdhter
Verweilzeit ausnahmslos fir beide Reaktoren geringer sind (Daten nicht gezeigt). Es ist
keine raumliche Trennung von Saurebildung und Loésemittelbildung unter diesen

Prozessbedingungen mdglich.

Das Auftreten von oszilierendem Verhalten anstelle der Einstellung eines
FlieRgleichgewichtszustandes wurde fir die Rihrkesselkaskade nur unter verringerten

Verdinnungsraten beobachtet. In der Literatur ist ein solches Verhalten fir eine
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kontinuierliche Kaultivierung von C. acetobutylicum zur Herstellung von Lésemitteln
(Aceton, Butanol, Ethanol) beschrieben (Clarke et al. 1988). Sie beobachteten die
gleichzeitige Bildung von Sauren und Lésemitteln in einem Chemostaten. Periodische
Oszillationen charakterisierten dabei die Verlaufe von Biomasse und Produkten (Saure
und Ldésemittel) und resultierten in oszillierenden Verlaufen fir Produktausbeuten und
zellspezifische Wachstumsraten. Eine erhohte spezifische Wachstumsrate war dabei
verknUpft mit einer erhéhten Saureausbeute. Eine geringere spezifische Wachstumsrate
war verknupft mit der Erhéhung der Losemittelausbeute. Sie schlossen daraus, dass die
Kultur eine Mischung aus saurebildenden Zellen und I6semittelbildenden Zellen enthielt,
deren Anteil im kontinuierlichen Prozess variierte und bestatigten dies Uber
mikroskopische Morphologieanalyse. Dieses oszillierende Verhalten sei eine inharente
Charakteristik, welche durch eine Umschaltung von einem primarem zu einem
sekundarem Metabolismus ausgeldst werde (Feedback-Regulation) und verhindere
dabei die Ausbildung eines tatsachlichen Gleichgewichtszustands. Bei der Anwendung
héherer Verdinnungsraten beobachtete diese Forschungsgruppe ein vermindertes
oszillierendes Verhalten von Biomasse-, Saure- und Losemittelkonzentrationen, sodass

sie einem FlieRgleichgewichtszustand deutlich ndher kamen.

Ein derartiges Verhalten mit variierendem Anteil saurebildender Zellen und
alkoholbildender Zellen in der hier durchgefiihrten Ruhrkesselkaskade mit verringerter
Verdunnungsrate kénnte hier ebenfalls vorliegen, da die Verlaufe der S&ure- und
Alkoholkonzentrationen sich stets in oszillierendem Zustand befanden. Ebenso wird in
dieser Arbeit ein stabiles Gleichgewicht erreicht, wenn die eingestellten Verdlinnungs-
raten hdéher waren (Referenzkaskade). Die Zellpopulation kénnte sich in einen Teil
saurebildender Zellen und einen Teil Solventogenese betreibender Zellen aufgeteilt
haben. Dabei wird ein gleichzeitiges Auftreten von saurebildenden und alkoholbildenden
Stoffwechselwegen innerhalb einer Zelle in der Literatur aus biochemischen Aspekten
nahezu ausgeschlossen, da innerhalb einer Zelle eine Verschiebung zur
Solventogenese Uber veranderte Genregulation erfolgt (Hartmanis et al. 1984; Andersch
et al. 1983; Ukpong et al. 2012). Die Einstellung des pH auf 5,0 im zweiten Reaktor
kénnte eine unzureichende Bedingung dargestellt haben, die aus dem ersten Reaktor
zugefihrte Population aus saurebildenden und alkoholbildenden Zellen zur bevorzugten
Solventogene zu bringen. Sofern die Beobachtungen von Clarke et al. (1988) auf diese
Arbeit Ubertragen werden kénnen, ist das Bewusstsein eines solchen Verhaltens unter
bestimmten Prozessbedingungen bedeutend fir Untersuchungen zur kontinuierlichen

Alkoholproduktion in kaskadierten Reaktoren.
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7 Zusammenfassung und Ausblick

Fossile Rohstoffe werden zur Herstellung von Kraftstoffen und Chemikalien verwendet.
Aufgrund der Endlichkeit der fossilen Rohstoffe und der Freisetzung hoher Mengen an
Treibhausgasen durch die Nutzung von fossilen Rohstoffen besteht jedoch ein grofies
Interesse an der Produktion von Kraftstoffen und Chemikalien aus alternativen
Rohstoffquellen. Synthesegas wird in der Gasfermentation zur mikrobiellen Herstellung
von Grundchemikalien und Kraftstoffen genutzt, da unter anderem Acetat, 2,3-Butandiol,
Ethanol und Butanol nattrlicherweise von acetogenen Mikroorganismen gebildet werden
kénnen. Eine Kommerzialisierung befindet sich aber aufgrund einer Vielzahl an

Herausforderungen noch im Anfangsstadium.

Clostridium carboxidivorans stellt aufgrund seines breiten Produktspektrums einen
interessanten Produktionsorganismus fiir die Synthesegasfermentation dar. Im Fokus flr
eine industrielle Anwendung stehen dabei die Produkte Ethanol, Butanol und Hexanol
als Biokraftstoff, Ldsemittel, Grundchemikalie und fir die Pharma-, Textil- und
Kosmetikindustrie. Bisher sind die erzielten Produktkonzentrationen bei autotrophen
Prozessen mit acetogenen Mikroorganismen in der Gasfermentation noch relativ gering.
Die Bildung von Alkoholen mit Acetogenen findet zudem nur in der solventogenen Phase
aus den zuvor in der acidogenen Phase gebildeten Sauren statt. Ziel dieser Arbeit war
es daher, die finalen Produktkonzentrationen der Alkohole mit C. carboxidivorans zu
erhohen und die Restsaurekonzentrationen gering zu halten. Hierzu wurden im
vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten Rlhrkesselreaktor im Satzverfahren

Reaktionsbedingungen zur selektiven Alkoholbildung identifiziert.

Ein pH-unkontrollierter Prozess mit CO/CO,-Begasung diente als Referenzprozess. Er
fuhrte nach Durchschreiten der acidogenen und solventogenen Phase, welche anhand
eines fallenden pH-Verlaufs (acidogen) und eines wiederum ansteigenden pH-Verlaufs
(solventogen) gekennzeichnet sind, zur Bildung von 1,21gL" Ethanol, 0,44gL"
Butanol und 0,15 g L™ Hexanol bei einer Biotrockenmassekonzentration von 0,45 g L™ in

der stationaren Phase.

Im Vergleich hierzu konnte Uber eine pH-Kontrolle auf pH 6,0 die maximale
Acetatkonzentration um 152 % gesteigert werden, die des Ethanols um 119 %. Jedoch
war die C4-Produkt-Bildung stark reduziert und es wurden keine C6-Produkte gebildet.
Ein pH-Profil mit pH 6,0 wahrend der ersten 1,0 d Prozesszeit gefolgt von einer pH-
Absenkung auf pH 5,0 flhrte ebenfalls zu Steigerungen in der Acetat- und
Ethanolbildung (2,29 gL beziehungsweise 2,69 g L"). EinbuRen beim Butanol fielen



142 Zusammenfassung und Ausblick

nicht so hoch aus. Der pH hat damit nicht nur Einfluss auf das Einsetzen der
Alkoholbildung, sondern auch auf die jeweils gebildeten Alkohole. Der natlrliche Abfall
des pH erlaubt dabei eine ausgepragtere Bildung langerkettiger Produkte, wahrend pH-

Kontrollen zu kiirzerkettigen Produkten fihrten.

Auch Medienbestandteile selbst kénnen Einfluss auf die autotrophe Alkoholbildung
haben. Zwar ist es wiinschenswert Komplexbestandteile gering zu halten, jedoch waren
Prozesse ohne Hefeextrakt mit C. carboxidivorans mit langen Verzdégerungszeiten und
kaum Biomassebildung verbunden. Der Einsatz von 0,1gL" Hefeextrakt hatte
EinbuRen von 49 % in der Biomasse, verglichen mit 1 g L" eingesetztem Hefeextrakt,
die Ethanolbildung konnte damit jedoch auf 1,55gL”" und damit die maximale
zellspezifische Ethanolausbeute um den Faktor 1,7 erhéht werden. Bei der Erhéhung der
Hefeextraktkonzentraton auf 3gL' konnten aufgrund hdéherer maximaler
Biotrockenmassekonzentration die Alkoholkonzentrationen auf 1,80gL" Ethanol,
0,66 g L' Butanol und 0,38 g L' Hexanol erhéht werden, was Steigerungen um 50 %
(Ethanol, Butanol) und 150 % (Hexanol) entsprach. Spurenelemente spielen als
Cofaktoren in Schlisselenzymen des Acetyl-CoA-Stoffwechselweges eine wichtige Rolle
(Ragsdale und Pierce 2008). Basierend auf Voruntersuchungen in parallelen
Anaerobflaschen mit Variation der Spurenelemente Ni?*, Fe?*, Zn**, Co?*", Cu** und Mo*
zeigten eine Verzehnfachung der Fe?*-Konzentration oder eine Verdreifachung der Zn?*-
Konzentration im kontinuierlich begasten Ruhrkesselreaktor deutliche Steigerungen in
den erzielten Alkoholkonzentrationen von 2,80g L' Ethanol, 0,76 g L' Butanol
(10x Fe*) und 0,36 gL’ Hexanol (3xZn?*) bei gesteigerten Alkohol zu Saure-
Verhaltnissen. Unter der Reduktion von Sauren als auch mit de novo Synthese konnten
die Alkoholkonzentration im Satzprozess um 131 %, 73 % und 140 % gegenlber einem

Prozess ohne Abanderung der Spurenelementzusammensetzung gesteigert werden.

Eine Verringerung der Prozesstemperatur auf 30 °C, 25°C und 20 °C flhrte im
kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor zu verlangsamten Wachstum (Einbuf3en um
49 % bei Reduzierung auf 25°C), jedoch konnten Maximalkonzentrationen der
langerkettigen Produkte mit Werten von 0,45 g L™ Butyrat und 0,24 g L' Hexanoat um
114 % beziehungsweise 242 % bei erhdhten Produktbildungsraten gesteigert werden.
Dies schlug sich wiederum auf die Bildung von Hexanol nieder, welche mit 0,47 g L™ die
hochste in der Arbeit erzielte Hexanolkonzentration darstellt (Steigerung um 213 %

gegenuber einer Temperatur von 37 °C).

Die geringe Wasserloslichkeiten der Gase CO und H, koénnen zu

Stofftransportlimitierungen von der Gas- in die Flissigphase flihren und limitierend auf



Zusammenfassung und Ausblick 143

die Umsetzung zur Produktbildung sein, weswegen die Bereitstellung von ausreichend
gasférmigen Substraten eine wichtige Rolle in der Gasfermentation spielt. Erhéhungen
der Partialdriicke kdénnen die Ldslichkeit der Gaskomponenten verbessern, aber auch
das Produktspektrum verandern und inhibierende Effekte auf Wachstum und
Produktbildung des Mikroorganismus haben. Ziel war daher die Gasverwertung durch
C. carboxidivorans zu untersuchen und insbesondere fir CO eine potentielle CO-

Substratuberschussinhibierungskinetik quantitativ zu erfassen.

Satzprozesse mit einer Gaszusammensetzung von CO/CO, zeigten CO-Aufnahme mit
der Bildung von CO, als Nebenprodukt. Damit diente CO als Kohlenstoff- und
Energiequelle. Die zusatzliche Bereitstellung von H, in H,/CO/CO,-Prozessen als
zusatzliche Energiequelle zeigte weder einen Verbrauch, noch eine Bildung von H..
Demnach kann auf H, in autotrophen Prozessen mit C. carboxidivorans verzichtet
werden, da keine gleichzeitige Verwertung von H,/CO, und CO/CO, zu beobachten war.
Reine CO-Prozesse (H,/CO oder CO) zeigten im Rlhrkesselreaktor kein Wachstum,
was die Notwendigkeit von CO, in der Gaszusammensetzung trotz seiner Nettobildung
verdeutlichte. Prozesse ohne Zufuhr von CO in der Gasphase (H,/CO;) zeigten kein
Wachstum. C. carboxidivorans zeigte sich gegenlber erhéhten CO Partialdriicken wenig
sensitiv, was anhand einer Substratiberschussinhibierungskinetik abzuleiten war. Die
Sattigungskonstante Ks ist mit 180 mbar CO relativ hoch. Die Inhibierungskonstante K|
von 1259 mbar CO lasst auf eine schwach ausgepragte CO-Uberschussinhibierung
schlielten. Der optimale CO-Partialdruck wurde zu 565 mbar CO bestimmt, bei dem eine
optimale spezifische Wachstumsrate von 0,171 h™ erreicht wird. Hochste Alkohol-
konzentrationen sowie Alkohol zu Saure-Verhaltnisse wurden nahe des Optimums bei
einem CO-Eingangspartialdruck von 0,6 bar im Satzverfahren erzielt (1,81 g L™ Ethanol,
0,56 gL Butanol und 0,30 gL' Hexanol). Die Identifikation der hohen Toleranz
gegentber CO macht C. carboxidivorans zu einem auch unter diesem Aspekt flr die

Industrie interessanten Acetogen.

Die Bildung von Alkoholen mit acetogenen Mikroorganismen findet bei Satzprozessen
nur in der solventogenen Phase statt und reduziert die tatsachliche Produktionsphase
enorm. Gerade fir Massenprodukte stellt dies eine unginstige Ausgangssituation dar
und fuhrt zu geringen Raum-Zeit-Ausbeuten. Steigerungen der Raum-Zeit-Ausbeuten
kénnen durch den Wechsel vom Satzbetrieb in den kontinuierlichen Betrieb erzielt
werden, weswegen ein kontinuierlicher Prozess zur effektiven Alkoholbildung im
vollstandig kontrollierten, kontinuierlich begasten RUhrkesselreaktor gestaltet wurde
unter der Verwendung identifizierter Reaktionsbedingungen flr die Alkoholbildung aus

Satzprozessen. Um dem biphasischen Fermentationsprozess mit Acidogenese und



144 Zusammenfassung und Ausblick

Solventogenese gerecht zu werden, wurde ein kontinuierlicher Prozess in Form einer
Ruhrkesselkaskade aus zwei hintereinander geschalteten Bioreaktoren gestaltet. Der
erste Reaktor wurde bei pH 6,0 betrieben, der zweite Reaktor bei pH 5,0. Das
Reaktionsmedium mit gebildeter Biomasse und organischen Sauren wurde kontinuierlich
vom ersten in den zweiten Reaktor transferiert. Zur Erhéhung der mittleren
hydraulischen Verweilzeit im zweiten Reaktor wurde das Arbeitsvolumen von 1,0 L auf
1,5L erhoht, was bei dem gewahlten Volumenstrom zu Verdunnungsraten von
Dr: = 0,12 h™ und Dg, = 0,08 h™" fiihrte. Zur Erzielung hoher metabolischer Raten wurde
die Temperatur auf 37 °C eingestellt und die Gasmischung mit CO:CO, = 60:40 und
einem CO-Eingangspartialdruck von 600 mbar nahe des optimalen CO-Partialdrucks

eingestellt.

Mit diesem zweistufigen kontinuierlichen Prozess konnten im zweiten Reaktor bei
1,82 g L™ Biotrockenmasse 6,07 g L™ Ethanol, 0,73 g L™ Butanol und 0,07 g L' Hexanol
im FlieRgleichgewicht gebildet werden und die Alkoholkonzentrationen gegentber
Satzprozessen bei kontinuierlichem Produktabzug deutlich steigert werden (Abbildung
7.1). Ebenso wurden die Raum-Zeit-Ausbeuten von 533 gL"'d" Ethanol und
1,16 g L' d”" Butanol im zweiten Reaktor deutlich gesteigert (Steigerungen um 561 %
beziehungsweise 190 % gegenlber Satzprozessen). Die Alkohol zu Saure-Verhaltnisse
des ersten Reaktors konnten von 1,1 gemanol gAceta{1 und 1,1 gsutanol gButyra{1 durch die pH-
Absenkung im zweiten Reaktor auf 3,9 Qeiano Jacetat . UNA 4,4 Gsutano gButyra{1 gesteigert
werden. Die Raum-Zeit-Ausbeuten des Gesamtkaskadenprozesses lieferte mit
7,00gL"'d" Ethanol und 0,84 gL"d" Butanol deutliche Steigerungen gegeniiber
Satzprozessen mit C. carboxidivorans (Faktor 8,9 fur Ethanol und Faktor 3,5 fir

Butanol).

Eine Erhohung der mittleren hydraulischen Verweilzeit durch Verringerung der
Verdiinnungsraten in kaskadierten Prozessen auf Dg; = 0,06 h™" und Dg, = 0,04 h™" fiihrte
zu oszillierenden Verlaufen von Biomasse- und Produktkonzentrationen in beiden
Reaktoren. Dabei wurden im ersten Reaktor deutlich erhdhte mittlere Saure-
konzentrationen erzielt (5,37 g L' Acetat und 0,43 g L™ Butyrat). Es wurde jedoch kein

stabiler Gleichgewichtszustand im Kaskadenprozess erreicht.



Zusammenfassung und Ausblick 145

8,0 8,0

6,0 - ’ ° }}#H§ 6,0

~ [ é )
> S H >
:,-g" 4,0 1 - 4,0 ‘_é
: £

(I

SE4TTiLIS i

0,0 T T T -8 T T T T 0,0
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
2,0 2,0
C D
N F15
> =
B 101 . s - 10 ©
[ ]
£ i ¢ ob ot s 5
@ 05 - % - 05 M
o0 00 @0 &
0,0 --.’ |. %o |.. s T T -8 ﬁ T T T T 0,0
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
1,00 1,00

Hexanoat,g L
o o
(2] ~
o o
o o
[$2] ~
o (8]
Hexanol,g L

o
o)
3

L
T

o
o)
3

000 Lo ospslennecey | |G B Seee0000es
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
Prozesszeit, d Prozesszeit, d

Abbildung 7.1: Vergleich der kontinuierlichen Gasfermentation mit C. carboxidivorans in
einer Rihrkesselkaskade mit Dgs = 0,12 h™" und Dg, = 0,08 h™" mit dem Referenzprozess
mit  C. carboxidivorans im Satzbetrieb. Dargestellt sind die Verlaufe der
Produktkonzentrationen des zweiten Reaktors (schwarze Symbole) sowie schematisch
die maximalen Alkoholkonzentrationen (graue Flachen) und Restsaurekonzentrationen
(graue Flachen) des Satzprozesses (Referenz). Die vertikale durchgezogene Linie
markiert das Erreichen von 5 mittleren hydraulischen Verweilzeiten fir das
Gesamtsystem (Tgesamt). Prozessbedingungen im Satzbetrieb: T =37 °C; pH, = 6,0;
PV'=151WL"; Fgs=5Lh"; CO:CO,=80:20; P=1,01bar; V=1,0L. Prozess-
bedingungen im Kaskadenbetrieb. Erster Reaktor: pH 6,0; 1,0 L; Drs = 0,12 h''. Zweiter
Reaktor: pH5,0; 1,5L; Dgr,=0,08 h'. Fir beide Reaktoren der Kaskade gleich:
CO:C0O, =60:40; n=1200 rpm; Fgas =5 L h': P =1,01 bar.
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Ausblick

Die Rihrkesselkaskade eignete sich, um den ersten Reaktor zur Bildung von Biomasse
zu nutzen, wahrend der zweite Reaktor der Alkoholbildung diente. Bei Nutzung von CO
als Kohlenstoffquelle tritt eine hohe Nebenproduktbildung von CO, auf. Diese mindert
den Kohlenstoffausbeute stark. Eine Ruckfiihrung des Kohlenstoffs aus dem CO-
Uberschussstrom zuriick in das Reaktionssystem koénnte den Kohlenstoffumsatz
erheblich steigern. CO, misste hierzu zunachst wieder zu CO reduziert werden, um den
Kohlenstoff weiter nutzbar zu machen. Erste technische Losungen hat Siemens hierzu
gefunden, bei denen CO, mit Wasser elektrolytisch zu CO und H, umgesetzt wird
(Schulze und Martini 2018).

Der Kaskadenprozess beruht bisher auf zwei hintereinander geschalteten Rihrkessel-
reaktoren. Eine Umstellung auf industriell relevantere Reaktorkonzepte zum Beispiel auf
Blasensaulenreaktoren (homogene Energiedissipationsverteilung, geringere Kosten fir
den Leistungseintrag) ware denkbar. Reaktionstechnische Untersuchungen mit
geeigneten Begasungsstrategien zur ausreichenden Gasverfligbarkeit konnten
Blasensaulenreaktoren zu einer geeigneten Reaktorkonfiguration fir eine Kaskadierung
machen. In Blasensaulen baut sich zwar aufgrund der groRen Hohe des Reaktors an
unterschiedlichen Hohenpositionen ein hydrostatischer Druck auf, der die Partialdriicke
zu einer Funktion Uber die Reaktorhéhe macht, mit hohem Partialdruck am Boden des
Reaktors und niedrigem Partialdruck nahe des Flissigkeitsspiegels. Jedoch ist
C. carboxidivorans als Mikroorganismus unproblematisch, da es sich gegenuber
erhdhten CO Partialdriicken sehr insensitiv gezeigt hat und in einem grofRen Bereich von

CO-Partialdriicken keine negativen Effekte auftreten.

C. carboxidivorans weist ein breites Produktspektrum auf. Wenn jedoch gezielt einzelne
Produkte hergestellt werden sollen, sind samtliche anderen gebildeten Produkte als
Nebenprodukte unerwiinscht. Die Identifikation der genauen Stoffwechselzusammen-
hange zur Bildung der Stoffwechselendprodukte und der daflir zustdndigen Enzyme
gefolgt von entsprechender genetischer Modifikation des Wildtypstammes hinsichtlich
Hochregulation oder Ausschaltens daran beteiligter Enzyme kénnte zu einem
vermehrten Kohlenstofffluss in Richtung des gewiinschten Zielproduktes fihren. Auch ist
Uber genetische Modifikation die Herstellung neuartiger Produkte aullerhalb des

natlrlichen Produktspektrums denkbar.
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9 Abkilrzungs- und Symbolverzeichnis

Tabelle 9.1: Abklrzungs- und Symbolverzeichnis der in dieser Arbeit verwendeten
GrofRen und Bezeichnungen.

Abkiirzung/Symbol Bezeichnung/Definition

abs absolut

ADP Adenosindiphosphat
ATP Adenosintriphosphat
BuOH Butanol

BTM Biotrockenmasse

C. carboxidivorans Clostridium carboxidivorans

CO Kohlenstoffmonoxid

CoA Coenzym A

CoFeS-P Corrinoid/Eisen-Schwefel-Protein

CoO, Kohlenstoffdioxid

Css Gleichgewichtskonzentration, g L

CSTR kontinuierlich betriebener Rihrkesselreaktor (engl: continuous

stirred-tank reactor)

Cx Biotrockenmassekonzentration, g L

Cx. max maximale Biotrockenmassekonzentration, g L
C2-Produkt Produkt mit 2 Kohlenstoffatomen (Acetat, Ethanol)
C4-Produkt Produkt mit 4 Kohlenstoffatomen (Butyrat, Butanol)
C6-Produkt Produkt mit 6 Kohlenstoffatomen (Hexanoat, Hexanol)
D Verdiinnungsrate, h™

DSMZ Deutsche Sammlung von Mikroorganismen und Zellkulturen
Ech energiekonservierende Hydrogenase

EtOH Ethanol

e Elektron

Fd/Fd* Ferredoxin

Faas eingetragener Gasvolumenstrom, L h

F Abgas ausgetragener Gasvolumenstrom, L h™

AG° freie Enthalpie, kJ mol™

[H] Reduktionsaquivalent

He Henry’scher Verteilungskoeffizient, mol L™ bar™
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Abkiirzung/Symbol Bezeichnung/Definition

HEPA Sterilfilter (engl: high efficiency particulate arrestance filter)
HPLC Hochdruckflissigkeitschromatographie

HxOH Hexanol

H Wasserstoff

H,O Wasser

MES 2-(N-Morpholino)ethansulfonsaure

MESNA 2 Mercaptoethansulfonat-Natrium

MFC Massendurchflussregler

MFM Massendurchflussmesser

MTR Massentransferrate, g L™ h”

9] spezifische Wachstumsrate, h™

NGC Mikro-Gaschromatograph

NAD*/NADH Nikotinadenindinukleotid

n Drehzahl, rpm

N, Stickstoff

oD optische Dichte bei 600 nm, -

PBS Phosphatpuffer (engl.: phosphate buffered saline)

P Druck, bar

P; Monophosphat

Pini initialer Druck, bar

Pco Kohlenstoffmonoxidpartialdruck am Ausgang, bar

Pco Kohlenstoffdioxidpartialdruck am Ausgang, bar

Pco,in Eingangs-Kohlenstoffmonoxidpartialdruck, bar

Pcoz.in Eingangs-Kohlenstoffdioxidpartialdruck, bar

pH Mal flr sauren oder basischen Charakter (pondus hydrogenii), -
pHo initialer pH, -

PHo Wasserstoffpartialdruck, bar

pKs Saurekonstante, -

PPG Polypropylenglykol

Qp volumetrische Produktbildungsrate, g L™ d”

ar zellspezifische Produktbildungsrate, g g d”

rco volumetrische Kohlenstoffmonoxidaufnahmerate, mmol L™ h”
rcop volumetrische Kohlenstoffdioxidaufnahmerate, mmol L™ h”
MGas volumetrische Gasaufnahmerate, mmol L™ h™’

RI Brechungsindex
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Abkiirzung/Symbol Bezeichnung/Definition

Rnf Ferredoxin:NAD"* Oxidoreduktase

rom Ruhrerdrehzahl (engl.: revolutions per minute)
RZA Raum-Zeit-Ausbeute, g L™ d

R1 Reaktor 1

R2 Reaktor 2

SLP Substratkettenphosphorylierung

STR Ruhrkesselreaktor (engl.: stirred-tank reactor)
T Temperatur, °C

UniProt Universal Protein Database

THF Tetrahydrofolat

T mittlere hydraulische Verweilzeit, h
VE-Wasser vollentsalztes Wasser

YE Hefeextrakt

Y Etorix spezifische Ethanolausbeute, g g

Y BuoH/x spezifische Butanolausbeute, g g'1

Y HxoH/x spezifische Hexanolausbeute, g g'1
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10 Anhang

10.1 Untersuchungen zur erhéhten Fe**-Konzentration in der

Riuhrkesselkaskade

Nachdem sich eine Erhéhung der Fe?*-Konzentration in Satzprozessen positiv auf die
Alkoholbildung auswirkte, wurden Rulhrkesselkaskadenprozesse mit Zulaufmedium

durchgefiihrt, bei dem die Fe**-Konzentration verzehnfacht wurde.

In einem ersten Ansatz konnten bei Verdinnungsraten von Dg;=0,12 h™ und
Dr, = 0,08 h" die Alkoholkonzentrationen im Gleichgewicht auf 6,53 gL" Ethanol,
1,019 L' Butanol und 0,15 g L Hexanol bei einer Biotrockenmassekonzentration von
1,83gL" im zweiten Reaktor gesteigert werden. Reproduktionsprozesse unter
identischen Versuchsbedingungen waren jedoch problematisch. Direkt nach Inokulation
wuchsen die Zellen in der Satzphase zunachst wie gewohnt an, jedoch verdunkelte sich
das Reaktormedium im ersten Reaktor rasch graulich bis schwarzlich. Durch
kontinuierlichen Eintrag in den zweiten Reaktor verfarbte sich dieser ebenfalls. Nach
einer Prozesszeit von 1,0 d waren die Verfarbungen verschwunden bei leicht erniedrigter
Biomassebildung (1,46 g L") aber deutlich verringerter Alkoholbildung (3,9 g L™ Ethanol,
0,06 gL' Butanol und 0,07 gL' Hexanol im Gleichgewicht im zweiten Reaktor;
gegenlber dem ersten Reaktor kaum erhéht). Es wird davon ausgegangen, dass die
Bakterien unter den vorherrschenden reduzierenden Bedingungen das ihnen zur
Verfugung stehende Sulfat zu Schwefelwasserstoff H,S umgesetzt haben und dieses
anschlieRend mit der erhdhten Konzentration an Fe?* zu Eisensulfat FeSO, abreagierte,
welches bei Uberschreiten der Loéslichkeitsgrenze zum Ausfall des schwarzen

Niederschlags flhrte.

Zum Teil konnten die Redoxpotentiale online aufgezeichnet werden. Fir eine Kaskade
ohne Erhéhung der Fe*-Konzentration lag dieses bei in etwa -500 mV (R1). Bei der
ersten erfolgreichen Kaskade mit Erhdhung der Fe*-Konzentration fiel das
Redoxpotential auf -480 mV (R1) ab und stieg wiederum an, bei der Kaskade mit
erhdhter Fe**-Konzentration und Verfarbung des Reaktormediums lag deutlich darunter
mit einem gemessenen Redoxpotential von -600 mV (R1), was diese Hypothese
unterstitzt (Daten nicht gezeigt). Das zusétzliche Fe** stand den Zellen dann nicht mehr

zur Verfligung.

Daher wurde ein einem weiteren Kaskadenprozess das Satzmedium ohne eine
Erhéhung der Fe**-Konzentration in den beiden Reaktoren vorgelegt, um eine langsame

Adaption an hdéhere Fe*-Konzentrationen erst (iber den kontinuierlichen Einstrom von
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Zulaufmedium mit erhdhter Fe?*-Konzentration zu gewahrleisten, obwohl die erste
durchgefiihrte Rihrkesselkaskade mit erhohter Fe?*-Konzentration hiermit keine
Probleme aufwies. Es trat zwar keine starke Dunkelfarbung des Reaktormediums mehr
auf, jedoch resultierte dies auch nicht in einer gesteigerten Alkoholbildung gegentiber

eines Kaskadenprozesses ohne Erhéhung der Fe?*-Konzentration.

10.2 Untersuchungen zu Verdunstung

Es wurden Untersuchungen mit einer Mischung aus vorgelegten Alkoholkonzentrationen
aus Ethanol, Butanol und Hexanol durchgefiihrt, um festzustellen, ob die diese in
Satzprozessen mit C. carboxidivorans Uber die Zeit hinweg zu Verdunstung neigen.
Dabei war zu beobachten, dass vorgelegte Alkoholkonzentrationen Uber lange
Zeitrdume hinweg tatsachlich abnahmen und daher von Verdunstungseffekten bei der

Kultivierung mit C. carboxidivorans ausgegangen werden muss (Abbildung 10.1).
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Abbildung 10.1: Konzentrationsverlaufe der vorgelegten Alkohole Ethanol (schwarz),
Butanol (grau) und Hexanol (weif3) im kontinuierlich begasten Rihrkesselreaktor unter
Prozessbedingungen (15,1 W L™ 1L Medium; 37 °C; Fges =5 Lh™; CO:CO, = 80:20)
mit unterschiedlich vorgelegten Konzentrationen an Alkoholen A) — C). Abgasklihlung mit
Umlaufkihler auf 2 °C zur Untersuchung der Verdunstung Uber die Zeit. Dargestellte
Linien stellen Trendlinien dar.
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Eine Bestimmung der Verdunstungsraten der einzelnen Alkohole zur Bestimmung der
Verluste ist dabei jedoch stets abhangig von den jeweiligen Alkoholkonzentration in
Abhangigkeit der anderen Alkoholkonzentrationen und wurde deswegen nicht
durchgefuhrt. Die tatsachlichen Verluste sind dabei gering, da die Kohlenstoffbilanzen

beispielsweise im Referenzsatzprozess zu 89 % geschlossen werden konnten.

10.3 Medienzusatze und Puffer

Tabelle 10.1: Zusammensetzung des PBS-Puffers. Sofern anaerobes PBS bendtigt
wurde, wurden die Bestandteile nach dem Einwiegen mit anaerobem VE-Wasser in der
Anaerobwerkbank aufgefiillt.

Komponente Konzentration Einheit
Na,HPO, 1,44 gL’
KH,PO, 0,20 gL’
KCI 0,20 gL’
NaCl 8,00 gL’

Tabelle 10.2: Zusammensetzung der Mineralienstammldsung (33,3x) flr das Hurst-
Medium.

Komponente Konzentration Einheit
NH,CI 100 gL’
NaCl 80 gL’
KCI 10 gL’
KH,PO, 10 gL’

Tabelle 10.3: Zusammensetzung der Magnesiumldsung (16,65x) fir das Hurst-Medium.

Komponente Konzentration Einheit
MgSO, - 7 H,O 20,47 gL?

Tabelle 10.4: Zusammensetzung der Calciumlésung (16,65x) flr das Hurst-Medium.

Komponente Konzentration Einheit
CaCl, - 2 H,0O 2,65 gL’
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Tabelle 10.5: Zusammensetzung der Spurenelementlésung (100x) fir das Hurst-
Medium. Zunachst wurde die Nitroliotriessigsaure geldst und der pH mit KOH auf 6,0
eingestellt, bevor die restlichen Bestandteile eingewogen und geldst wurden.

Komponente Konzentration Einheit
Nitrilotriessigsaure 2,00 gL’
MnSO, - H,0 1,12 gL’
NH,Fe(SO,), - 6 H,0 1,10 gL’
CoCl, - 6 H,0 0,37 gL’
ZnSO, - 7 H,0 0,36 gL’
CuCl, - 2 H,0 25,0 mg L™
NiCl, - 6 H,0 37,0 mg L
Na,MoO, - 2 H,0 23,0 mg L
Na,SeO, 20,0 mg L
Na,WO, - 2 H,0 22,0 mg L

Tabelle 10.6: Zusammensetzung der Vitaminlésung (100x) flr 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
Liponséaure 5,00 mg L
p-Aminobenzoesaure 5,00 mg L
Nicotinins&ure 5,00 mg L
Vitamin B12 5,00 mg L™
D-Biotin 2,00 mg L™
Folsaure 2,00 mg L™
MESNA (2 Mercapto- 23,0 mg L™

ethansulfonat-Natrium)

Tabelle 10.7: Zusammensetzung der Cystein-HCI Stammldsung (100x).

Komponente Konzentration Einheit
Cystein-HCI 40 gL’
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Tabelle 10.8: Zusammensetzung der Glucose-Stammlésung (50x).

Komponente Konzentration Einheit

Glucose - H,0O 275 gL’
10.4 Verwendete Chemikalien und Materialien
Tabelle 10.9: Liste der in dieser Arbeit verwendeten Chemikalien.
Chemikalie Summenformel Hersteller Artikel-Nr.
p-Aminobenzoesaure C;H;NO, Merck KgaA 822312
Ammoniumchlorid NH,CI Carl Roth GmbH  5470.2
Ammoniumeisen(ll)-sulfat- NH4FeSO, - 6 H,O Merck KgaA 103792
Hexahydrat
Bacto™ Yeast Extract - Becton Dickinson 212750

and Company

D(+)-Biotin C10H16N20,S Carl Roth GmbH  3822.2
1-Butanol C4HyOH Carl Roth GmbH 7171
Calciumchlorid-Dihydrat CaCl,2H,0 Merck KgaA 102382
Calcium-D(+)-Pantothenat C1sH32CaN,O1g Carl Roth GmbH  3812.1
Ethanol C,HsOH Carl Roth GmbH  5054.1
Folsaure C19H19N7Og Carl RothGmbH T 912.1
D(+)-Glucose-Monohydrat CeH1206'H,0O Carl Roth GmbH  6887.5
1-Hexanol CsH130H Carl Roth GmbH  3847.1
Hexansaure CsH110, Carl Roth GmbH  8799.1
Kaliumchlorid KCI Carl Roth GmbH  6781.2
Kaliumdihydrogenphosphat KH,PO, Carl Roth GmbH  3904.1
Kobalt(ll)-chlorid-Hexahydrat CoCl,-6H.0 Carl Roth GmbH  7095.1
Kupfer(Il)-chlorid-Dihydrat CuCl,-2H,0 Merck KgaA 102733
L-Cystein-Hydrochlorid C3H;NO,-HCI Carl Roth GmbH  3468.1
Liponsaure CsH140, Carl Roth GmbH  6229.1
Magnesiumsulfat-Heptahydrat MgSO, - 7H,0 Carl Roth GmbH  T888.3
Mangan(ll)-sulfat Monohydrat MnSQO, - H,O Merck KgaA 105941
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Chemikalie Summenformel Hersteller Artikel-Nr.
2-Mercaptoethansulfonat- C,HsNaO3S, Merck KgaA 810595
Natrium (MESNA)
2-(N-Morpholino)- CeH13NO,S Carl Roth GmbH  7033.2
ethansulfonsaure (MES)
Natriumacetat-Trihydrat C,H3NaO, - 3H,0 Carl Roth GmbH  6779.2
Natriumbutyrat C,H;NaO, Merck KgaA 817500
Natriumchlorid NaCl Labochem LC-5932.3
International
Natriumformiat CHNaO, Sigma-Aldrich 715391
di-Natriumhydrogenphosphat Na,HPO, Merck KgaA 106586
Natriummolybdat Dihydrat Na,MoO, - 2H,0O Merck KgaA 106521
Natriumselenat Na,O,Se Sigma-Aldrich S8295-10G
Natriumsulfid Nonahydrat Na,S - 9H,0 Sigma-Aldrich 208043
Natriumwolframat Dihydrat Na,O4W - 2H,0 Sigma-Aldrich 1324421
Natriumhydroxid NaOH neo-Froxx LC-7334.5
Nickelchlorid Hexahydrat NiCl, - 6 H,O Merck KgaA 106717
Nicotinsaure CeH5NO, Merck KgaA 818714
Nitrilotriessigsaure CsHgNOg Merck KgaA 108416
Poly(propylenglycol) (PPG) - Sigma Aldrich 202339
Pyridoxin Hydrochlorid CgH{1NO;3 - HCI Carl Roth GmbH T914.2
Riboflavin C17H20N4Og Sigma-Aldrich R4500
Thiamin Hydrochlorid C12H15CILN,OS Sigma-Aldrich T4625
Vitamin By, Ce3HgsCoN1,044P Carl Roth GmbH  T915.1
Wilkins Chalgren anaerobe - Oxoid CMO0643
broth
Zinksulfat Heptahydrat ZnS0O, - 7 H,O Merck KGaA 108883

Tabelle 10.10: Liste der in dieser Arbeit verwendeten Gase.

Gas Artikelnummer Lieferant

Stickstoff 5.0, 50 L, 200 bar P1709L50R2R001 Air Liquide
Kohlenstoffmonoxid N37 P0752L40R2A001 Air Liquide
Kohlenstoffdioxid 4.5, 50 L, 37,5 kg PO760L50R0A001 Air Liquide
Wasserstoff 5.0, 50 L, 300 bar P1713L50R3A001 Air Liquide
Formiergas (ARCAL F5), 50 L, 200 bar 12513L50R2A001  Air Liquide
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Tabelle 10.11: Liste der in dieser Arbeit verwendeten Materialien.

Material Typ Hersteller

Abluftfilter Acro 50, 0,2 um, PTFE Pall Corporation

Butylgummistopfen fur GL45 Glasgeratebau Ochs

Einwegkantlen 0,6 x 30 mm, 0,9 x 70 mm, B. Braun Melsungen
0,8 x 120 mm

Einwegkulvetten

Einwegspritzen

Hungate Kulturréhrchen

HPLC-Rollrandflaschchen

Laborglasflaschen

Lochkappen flr
Laborglasflaschen
Pipettenspitzen
Schnellverschluss-
kupplungen und
Einstecktullen
SpritzenvorsatZfilter
SpritzenvorsatZfilter, steril
Zentrifugenréhrchen
Zuluftfilter

Ratiolab Kivetten, Halbmikro
1,2, 3, 5,10, 20, 50 mL

16 x 125 mm, mit
Butylgummiseptum und Lochkappe
ND11 mit Aluminiumbddelkappe
und Septum; 1,5 mL

250 mL, 500 mL, 1L, 2 L; Duran
protect mit Gewinde GL45, PU-
beschichtet

fir Gewinde GL45

200 pL, 1000 pL, 10 mL
Messing vernickelt; NW 5,
LW4 -6

Chromafil RC-20/15 MS
Porengréfe 0,2 um,

15 mL, 50 mL

Acro 50, 0,2 ym, Emflon Il

Ratiolab

B. Braun
Melsungen, Becton
Dickinson

Dunn Labortechnik

VWR

Sigma Aldrich

Glasgeratebau Ochs

Gilson, Brand
Riegler Co KG

Macherey-Nagel
VWR
Greiner Bio-One

Pall Corporation
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10.5 Verwendete Gerate

Tabelle 10.12: Allgemeine Gerate.

Gerat Bezeichnung Hersteller
Analysewaage Explorer E121245 (0,1 mg—-210g) Ohaus
Analysewaage Explorer EIN213 (5 g — 32 kg) Ohaus
Analysewaage Scout Pro 4000 g Ohaus

Autoklav H+ P 500 EC-Z H + P Labortechnik
Autoklav Systec VX-150 Systec

CO-Sensor ToxiRAE 3 CO 2000 RAE Systems

Gasleckdetektor

Heizpilz

Heizpilz
Magnetruhrer
Magnetruhrer
Magnetrihrer
pH-Elektrode
pH-Elektrode
pH-Meter
mobiles pH-Meter
Schuttelinkubator
Standzentrifuge
Tischzentrifuge
Tischzentrifuge
Trockenschrank
Pipetten
Photometer
Vortexer
Vortexer
Schlauchpumpe

Schwingmuhle

GLD 100

Wise Therm WHM 12015
U2/2000 2L
Variomag 90750
D-6010
Variomag
BlueLine 14pH
HI 1330 B

Lab 850
PCE-PHD2

AJ 119

Rotixa 50 RS
Rotanta 460 R
Mikro 20

Serie E28 L

Transferpette S

Spectronic Genesys 10S UV-Vis

Reax top
7-2020

501U

Retsch MM200

CQY Laboratory
Products Inc.
witeg

Heraeus Wittmann
2mag AG

neolab

H + P Labortechnik
Schott
HANNA-Instruments
Schott

PCE Group

Infors

Hettich

Hettich

Hettich

Binder

Brand

Thermo Scientific
Heidolph

neolab

Watson Marlow
Retsch
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Tabelle 10.13: Rihrkesselreaktor Labfors 4 mit Peripherie.

Gerat Bezeichnung Hersteller

Gasmischstation WMR 4000 Westphal Mess- &
Regeltechnik

Massendurchflussmesser F-101D-RAD-33-V Ohaus

Laborrihrkesselreaktor Labfors 4 Infors HT

pH-Elektrode

Redoxelektrode

405-DPAS-SC-K8S/120
Pi 4805-SC-DPAS-K8S/120

Mettler-Toledo
Mettler-Toledo

Schlauchpumpe Reglo Digital MS-4/12 Cole Parmer
Software Reaktorsteuerung Iris V5.3 Infors HT
Software MFM Flow Plot V 3.28 Bronkhorst
Tabelle 10.14: Ruhrkesselreaktor KLF2000 mit Peripherie.

Gerat Bezeichnung Hersteller
Gasmischstation mit P-702CV-6KOR-RAD-33-V Bronkhorst
Massendurchflussreglern

(MFC)

Massendurchflussmesser F-101D-RAD-33-V Bronkhorst
(MFM)

Laborrihrkesselreaktor
pH-Elektrode
Redox-Elektrode

KLF2000, 2,4 L
405-DPAS-SC-K8S/120
Pi 4805-SC-DPAS-K8S/120

Bioengineering
Mettler-Toledo
Mettler-Toldeo

Software Reaktorsteuerung BiOSCADA lab Bioengineering
Software MFM Flow Plot V 3.28 Bronkhorst

Tabelle 10.15: verwendete y-Gaschromatograhieeinheiten.

Gerat Bezeichnung Hersteller

NGC M 490 Agilent Technologies
NGC CP-4900 Varian

Trennsaule 1 m COX HI BF Agilent Technologies
Software Open Lab CDS EZ Chrom Agilent Technologies
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Tabelle 10.16: verwendetes Hochleistungschromatographie (HPLC)-System.

Gerat Bezeichnung Hersteller

Autosampler HPLC Autosampler Plus Finnigan Surveyor,
Thermo Fischer

Pumpe HPLC Pumpe Plus Finnigan Surveyor,
Thermo Fischer

RI-Detektor HPLC RI Detektor Finnigan Surveyor,

Thermo Fischer

Saulenofen Jet Stream 5 -85 °C Knauer
Trennsaule Aminex HPX-87H Bio-Rad
Vorsaule Micro-Guard Cation H Cartridge Bio-Rad
Software Agilent EZChrom Elite Agilent Technologies

Tabelle 10.17: Anaerobwerkbank mit Einzelgeraten.

Gerat Bezeichnung Hersteller

flexible Anaerobkammer  Typ A mit 2 Schleuskammern Coy Laboratory

aus Polyvinylchlorid Products, Toepffer
GmbH

HEPA Filter Scout Pro 4000 g Coy Laboratory
Products

Gas Analyzer fur Hy und O, Coy Laboratory
Products

Liftergehause mit StakPak Coy Laboratory

Trockenmittel und Products

Palladiumkatalysatoren

Vakuumpumpe G608NGX Coy Laboratory
Products

Trockenschrank UNB100 Memmert




