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1. Einieltung

Ethanol ist auch heute noch das mengenmiBig bedeutenste biotechnologische Produkt, das weltweit
hergestellt wird, Der fiberwiegende Teil der jéhrlich aus zucker- oder stirkehaltigen Rohstoifen
fermentativ produzierten 8 Millionen Tonnen Ethanol wird in Brasilien und den USA erzeugt, wo die
Produktion von Gérungsalkohol als Energietriger staatlich subventiontert wird (FHACKING 1986).

Dancben stelit Ethanol einen wichtigen industricllen Rohstoff dar, der Ausgangssioff fiir die
Synthese anderer organischer Verbindungen ist, dic als Losungsmittel, Extraktionsmittel, Farbstoff,
Klebstoff, Pharmazeutika, Detergenzien, Pestizide, Weichmacher, Kosmetika und Kunststoffharze

Verwendung finden.

In der Bundesrepublik Deutschland wurden 1988 145000 Tonmen Ethanol als Industrierohstoff
bendtigt, wobei lediglich 25000 Tonnen auf fermentativen Weg hergestellt wurden. Dies hat seine
Grund in den Herstellungskosten, Der 1988 produzierte Gérungsalkohol war mit durchschnittlich
606,7 $/to Ethanol um knapp 12 % teuwrer als der aus Ethylen synthetisierte Ethanol
(FROST/SULLIVAN 1989).

Als kohlenhydrathaltige Rohstoffe znr Ethanolgirung werden Zuckerrohr, Zuckerhirse, Zuckerriibe,
sowie Mais, Getreide und Kartoffeln nach vorheriger Hydrolyse eingesetzt.

Industrielle Ethanolgirungen werden in Rihrkesselreaktoren durchgefithrt, die meistens
diskontinuierlich oder halbkontinuierlich, seltener kontinuierlich betrieben werden. (KOSARIC et al.
1983; LYONS 1984; HACKING 1986).

Als Garorganismen werden traditionell Hefen eingesetzt, die zum Wachstum Sauerstoff bendtigen,
das Zielprodukt Ethanol jedoch unter anaeroben Bedingungen bilden. Bei diskontinuierlicher
Fahrweise werden deshalb im allgemeinen 2 ProzeBphasen (aerobe Wachstumsphase und anaerobe
Produktionsphase) durchlaufen, bei kontinuierlicher Fabrweise wird meist zusitzlich zum
Produktionsfermenter ein aerob betriehener Anzuchtfermenter eingesetzt.

Daher wird bei dem in jiingster Zeit neu entwickelten, groBtechnischen Verfahren znr
kontinuierlichen Ethanolfermentation mit Hefen versucht, beide ProzeBphasen in einem Reaktor zu
realisieren. Ein Beispiel ist das "Hoechst/Uhde-Verfahren”, bei dem ein Schlaufen-Reaktor
eingesetzt wird, in dem gezielt acrobe und anacrobe Zonen erzeugt werden (SCHAFER 1989).

Da die Herstellung von Ethanol als industriclle Grundchemikalie an grofie Produktionsmengen
gebunden ist, andererseits mikrobiologische Prozesse nur relativ langsam und in verdiinnter Losung
ablaufen - dic Endproduktkonzentration also entsprechend niedrig ist - sind Fermentervolumina von
mehreren 100 m> bis iiber 1000 m* dic Regel. Deshalb zeichnen sich Prozesse zur mikrobiellen
Ethanolerzeugung prinzipiell durch hohe Kapitalkesten und durch hohen Rohmaterialverbrauch
aus. Je mach Verfahren verursachen die Kapitalkosten weit iiber 20% der Eandprodukikosten,
wihrend der Kostenanteil fiir das Rohsubstrat 50-70 % betrigt (MAIORELLA et al. 1984;
HACKING 1986).

Zur Verbesserung der dkonomischen Situation bei der fermentativen Ethanolproduktion bietet sich
somit in erster Linie der Einsaiz von billigen Abfallsubsiraten an.
Hierbei wird nicht nur ein Wertstoff erzeugt, sondern auch die oftmals extrem hohe organische

Belastung des Abfallstroms soweit reduziert, daBl eine weitere biologische Abwasserbehandlung
moglich wird.
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Industriell werden bisher zum Teil die in der Papierindustrie anfallenden Sulfitablaugen, sowie die
bei der Kiseherstellung anfaliende Molke zur fermentativen Ethanolerzeugung genutzt (KOSARIC
et al. 1983).

.

Zur Verringerung des Kapitalkostenanteils bei der Ethanolfermentation sind Verfahren einzusetzen,
sich hfhere volometrische Produktivithten {
die Raum-Zeit-Ausbeute einer Fermentation zu steigern, ist primér der Einsatz eines moglichst
aktiven Biokatalysators in einem kontinuierlichen Verfahren sinnvoll.

Ein Mikroorganismus, der Glukose oder Fruktose 5 bis 6 mal schuneller zu Ethanol und C02 umsetzt,
als die herkémlich zur Ethanolermentation eingesetzten Hefen, ist das anaerobe Bakterium
Zymomonas mobilis {(siche Abbildung 1.1). Auch die Selektivitit der Ethanolbildung liegt bei diesem
Bakterium mit maximal 49 % iiber den mit Hefen erreichbaren Wert von maximal 46 % (siche
Tabelle 1.1), Daneben zeigt Zymomonas mobilis dieselbe hohe Ethanoltoleranz, wie sie auch bei

Hefen feststellbar ist (ROGERS et al. 1982; BRINGER 1983).

D anmn_Foif_ Anchantan armalan 1
SN2 CH-AUS00HIeH ) SrALICH &

ZYmOomonas Saccharomyces
mobilis carisbergensis
Verdopplungszeit, h 251 5,64
Ethanol Produktions- 5,44 0,82
geschwindigkeit, g/(g*h)
max. Biomasse-Selektivitét, g/g 0,028 0,043
max. Bthanol-Selektivitit, g/g 0,49 0,46

Tab. 1.1: Vergleich der Géireigenschafien vou Zymomonas mobilis und Saccharomyces carlshergensis
(BRINGER 1983).

—
Zymomonas mobilis 1 pm Hefen
Abb. L1: - - Rasterelekironenmikroskopische Aufnahmen von Zymomonas mobilis Bakterien

und Hefezellen.
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2. Problemsteliung und Zielsstzung

Ausgehend von der Forderung nach Verwertung von billigen Abfallsubstraten zur Ethanolgérung
wurde am Institut fir Biotechnologie 1 des Forschungszentrums Jiilich ein neuss Verfahren zur
kontimserlichen Ethanolfermentation entwickelt. Dieses Verfahren zeichnet sich durch den Einsatz
des Bakteriums Zymomonas mobilis in einem kontinuierlich betriebenen Rithrkessel aus. Als
Abfallsubstrat wird eine enzymatisch hydrolysierte Abfallstdrkefraktion, sogenannte B-Stérke,
vergoren, die bei der Herstellung von Glukose und Gluten aus Weizenmehl anfillt (Fliefischema
siche Abbildung 2.1). B-Stirke enthélt alle nicht verwerteten Bestandteile des Weizenkorns, also
Restprotein, Fett und Fasern und ist zusétzlich mit ProzeBabwéssern versetzt.

Weizenmenl

s 4

Reinstarke Gluten B-Stdrke

Protein, Fett, Fasern

A 4

Hydrolyse Hydrolyse
4
Raffinierung Fermentation |=—s

o

Ethanol

co2

Destillation {= Abwasser

Abb, 2.1: FiieBschema der Produktion von Glukose und Gluten aus Weizenmehi

Die kontinuierliche, groftechnische Ethanolprodukiion erfolgt in 2 parailel betricbenen 70 m>
Rithrfermentern. Bei einer Verweilzeit von 15 Stunden wird B-Stirkehydrolysat mit einer
Glukosekonzentration von 120-130 g/l zu 99 % zu Ethanol umgesetzt. Dabei werden téglich bis zu 10
o 96 %igen Ethanols produziert. Die Raum-Zeit-Ausbeute legt bei 3,5 bis 4,5 kg/(mB*h). Nach der
Abdestillation des Ethanols gelangt dic zuriickbleibende Schlempe in eine anaerobe
Abwasserreinigungsaniage. Das in dieser Anlage gebildete Biogas lefert die Energie fiir die
Destillationsanlage (BRINGER/SAHM 1985).
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Unter sterilen Bedingungen Huft die im kontinuierlich betricbenen Rithrkessel durchgefiihrte
Ethanolgirung mit Zymomonas mobilis iiber Monate stabil. Wird jedoch aus Xostengriinden auf die
Sterilisation des Substrats verzichiet, so kommt es zu ProzeBinstabilitdten, insbesondere durch
laktatbildende Mikroorganismen. Diese Kontaminanten werden bei insterilem Betrieb sténdig mit
dem Substratstrom in den Reaktor eingetragen und kénnen sich aufgrund ihrer Fihigkeit, auch die
von Zymomonas mobilis nicht verwertbaren Pentosen zi metabolisieren, mit zunehmender
Fermentationsdauer durchsetzen, (BRINGER/SAHM/SWYZEN 1984).

Daraus ergeben sich als Zielsetzongen dieser Verfahrensentwickiung zur mikrobiellen
FEthanolerzeugung:

1. Erhéhung der Raum-Zeit-Ausbeute:

Die bei der Vergirung von B-Stirkehydrolysat mit Zymomonas mobilis im kontinuierlich
betriebenen Rithrkessel erzielten Raum-Zeit-Ausbeuten sind nich{ hiher, als die mit Hefen erzielten
Raum-Zeit-Ausbeuten (SWYZEN/BRUGGEMANN 1990). Der niedrigere Biomasseertrag von
Zymomonas mobilis im Vergleich zu Hefen (siehe Tabelle 1.1) bewirkt zwar eine hohere Produkt-
Selektivitdt, fithrt aber im herkdmmlichen Rithrkesselverfahren zu einer niedrigeren Zelldichie
(TRAMM-WERNER 1987). Dic hohe spezifische Produktivitit von Zymomonas mobifis kommt
demnach erst dann zum Tragen, wenn durch geeignete MafBnahmen die akfive
Biomassekonzentration im Reaktor erhoht wird.

Eine Erhdhung der Raum-Zeit-Ausbeute ist bei katalytischen Prozessen primér durch eine
Erhohung der aktiven Biokatalysatorkonzentration im Reaktor zu erziclen.

Die Erhdhung der Raum-Zeit-Ausbeute bei der Ethanolfermentation mit Zymomonas mobifis soll
durch Immobilisierung der Zellen in offenporigem Sinterglas erfolgen. Dieses anorganische
Trigermaterial wurde zum Finsatz in der anaeroben Abwasserreinigung entwickelt und optimiert
(AIVASIDIS 1989).

Dabei soll das Tragermaterial aufgrund der starken Fesistoffbelastung des B-Stirkehydrolysats in
einem Wirbelschichtreakior eingesetzt werden.

2. Vergirung von Abfallsubstrat ohne energie- und damit kostenintensive Vorbchandlung wie

Sterilisation oder Pasteurisation:

Da bei der Verwendung von nicht sterilem Substrat in einem kontinuierlichen
Fermentationsverfahren stindip Kontaminanten in den Reaktor eingetragen werden, die in
Konkwrrenz zu dem cingesetzten Organismus treten konnen, miissen die Reaktionsbedingungen im
Reaktor so cingestellt werden, daB der eingesetzte Organismus begiinstigt wird.

Bei der Vergirung eines vorgegebenen komplexen Abfallsubsirats mit Glukose als C-Quelle lassen
sich durch Optimierung von pH, Temperatur und Medienbestandteilen kaum selektive Bedingungen
fiir den gewilnschien Organismus einstellen.

Gelingt es jedoch durch eine geniigend hohe Akkumulation von Zymomonas mobilis im Reaktor die
Verweilzeit der fliissigen Phase so weit zu verkiirzen, daB der Reaktor unter Auswaschbedingungen
fir Kontaminanten betrieben werden kann, und kann pleichzeitis die Akkumulation von
Kontaminanten im Reaktor unterbunden werden, so sollte ein stabiler Reaktorbetrieb auch unier

insterilen Bedingungen moglich sein.
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Dies soll durch ein geeigneies Verfahrenskonzept sichergestellt werden. In einer ersten Prozefiphase,
der Kolonisierungsphase, soll das Triigermaterial unter sterilen Bedingungen vollstdndig mit
Zymomonas mobilis Zellen gefiitlt werden. Danach folgt dic cigentliche insterile Produktionsphase,
dic aufgrund der vorher erfolgten Akkumulation von Zymoimonas mobilis im Reaktor bei so kurzen
Verweilzeiten durchgefithrt werden kann, daB Kontaminanten ausgewaschen werden. Dabei muld
sichergestellt werden, daB wihrend der insterilen Produktionsphase keine Kontaminanten in den

Trager cindringen konnen, um eine Coimmobilisierung zn vermeiden.

3. Vollstiindige Umsetzung des eingesetzten Substrats zu Ethanok:

Die bei der Ethanolgirung crreichbaren Endproduktkonzentrationen sind aufgrund der bei
Primérmetaboliten iiblicherweise aufiretenden Produktinhibierung begrenzt. In diskontinuierlich
betriebenen Rithrreaktoren lassen sich bei mehrtdgigen Fermentationen sowohl mit Hefen als auch
mit Zymomonas mobilis Ethanolkonzentrationen von bis zu 120 g/l erreichen, wihrend in
kontinuierlich betricbenen Rithrfermentern maximal 72 g/l Ethanol im Ablauf zu finden sind
(KOSARIC et al. 1983; BAJPAI/MARGARITIS 1985; JOBSES/ROELS 1986). Bei diesen hohen
Ethanolkonzentrationen lassen sich anfgrund der Endproduktinhibierung nur sehr niedrige Raum-
Zeit-Ausbeuten erziclen,

Dic Kosten zur destillativen Abtrennung von Ethanol aus wéillrigen Losungen steigen erst unterhalb
einer Konzentration von 50 g/l Ethanol stark an, so daB Ethanolkonzentrationen von mindestens 50
ofl im Ablauf des Fermenters angestrebt werden miissen, um eine wirtschaftliche Abtrennung des
Produkts zu gewihrleisten (MAIORELLA et al. 1984; ARMSTRONG et al. 1985).

Ausgehend von der maximal mit Zymomonas mobilis Bakierien erreichbaren Ethanolselektivitdt von
0,49 g/g (siehe Tab. 1.1) crgibt sich somit 100 g/1 als unteres, wirtschaftlich vertretbares Limit der
Glukosckonzentration im Substrat. Andererscits konnen aufgrund der Produktinhibierung im
kontinuierlichen, cinstufigen Reaktorsystem mit Zymomonas mobilis maximal 147 gfi Glukose
vollstindig umgesetzt werden, bei dann allerdings sehr niedrigen Raum-Zeit-Ausbeuten.

Zur volistindigen Vergirung hoherkonzentrierter Glukose-haltiger Substrate bietet sich die
simultane Abtrennung des gebildeten Produkts (CALIBO et al. 1989) oder der Einsatz eines
Rohrreaktors an (KLEIN/KRESSDORF 1985).

Zur konkreten Umsetzung der oben formulierten Ziele dieser Verfahrensentwicklung soll im

einzelnen folgendermafBen vorgegangen werden:

1. Der prinzipielle Einsatz von offenporigem Sinterglas zur Immobilisierung von Zymomonas mobilis
Bakterien ist zu untersuchen.

2. Ein sterilisierbarer Labor-Wirbelschichtreaktor fiir die Ethanolfermentation mit in offenporigem
Sinterglas immobilisierten Zymormonas mobifis Bakterien ist zu entwickeln.

3. Die fiir eine ProzeBsteucrung und -regelung des Wirbelschichtreaktors zur Ethanolproduktion
erforderliche on-line Analytik inklusive ProzeBrechner ist zu implementieren.

Problemstellung und Zielsetzung 5




4, Die Ermittlung von Betreibsparametern zur Charakterisierung der Kkontinuierlichen
Ethanolfermentation mit Zymomonas mobilis im Wirbelschichireaktor ist zunéchst unter definierten
Bedingungen durchzufithren.

5. Durch Modellierung des Stofftransports im mit Zymomonas mobilis Bakterien gefiillten
Trigermaterial des Wirbelschichtreaktors ist die Effektivitdt der Immmobilisierung zu ermitteln. Zur
Uberpriifung des verwendeten Ansatzes ist eine Korrelation mit den unter definierten Bedingungen
ermittelten Betriebsparametern durchzufiihren,

6. Eine weitere reaktionstechnische Optimierung ist mit Hilfe der im Labor-Wirbelschichtreaktor
unter definierten Bedingungen ermittelten Betricbsparameter im Hinblick auf die Zielsetzung - hohe
Raum-Zeit-Avsbeute bei vollstindigem Umsatz - durchzufiihren.

7. Zur Umsetzung des Verfahrenskonzepts (Sterile Kolonisierung, nsterile Produktion) ist die sterile
Kolonisierungsphase mit Hilfe der implementierten on-line Analytik und Prozefregelung zeitoptimal

zu gestalien,

8. Die Stabilitdt der nachfolgenden insterilen Produktionsphase ist mit der Vergdrung von B-
Stérkehydrolysat im Wirbelschichtreakior in einem Dauerversuch zu untersuchen.

9. Mit Hilfe der ermittelten reaktionstechnischen Daten wund den Ergebnissen der
Stabilititsuntersuchungen ist zu priifen, ob Mafnahmen zur Uberwindung der Produktinhibierung
(simultane Ethanolabtrennung, Rohrreaktor) bei der insterilen Umsetzung von Abfallsubstraf im
Wirbelschichtreaktor sinnvoll sind.

10. Die im Labor-Wirbelschichtreaktor ermittelten Betricbhsparameter zur vollstindigen Vergarung

von B-Stirkehydrolysat mit immobilisierien Zymomonas mobilis Bakterien sind auf eine
mafstabsvergréfierte Technikums-Wirbelschichtanlage zu iibertragen.
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3. Theoretische Grundiagen
3.1 {kelogie von Zymomonas mobilis

Das anaerobe, Gram-negative Bakterium Zymomonas mobilis wurde erstmals 1911 von BARKER
und HILLIER aus verdorbemem 'Cidre’ (vergoremer Obstsaft) in England isoliert. Aber erst
LINDNER, der dieselbe Bakterienart 1924 in mexikanischer *Pulque’ (vergorener Agavensait)
entdeckte, gab diesem Ethanolgirer den Namen Zymomonas spec. (SWING/DE LAY 1977).

Zymomonas mobilis ist in den tropischen Gebieten Amerikas, Afrikas und Asiens verantwortlich fiir
die Eihanolbildung bei der spontanen Vergdrung von zuckerhaltigen Siften zu alkoholischen
Geirdnken (Palmweine).

Die Bedingungen, die diese dkologischen Nischen dem Bakterium Zymormonas mobilis bieten, lassen
sich am Beispiel der Palmweine wie folgt formulieren :

Als C-Quellen liegen lediglich Glukose, Fruktose und Saccharose vor, weiterhin sind Aminosduren
und Vitamine im Saft enthalten, Die Organismen miissen unter hohen Zucker- und
Ethanolkonzentrationen, bei niedrigen pH-Werten und tropischen Temperaturen unter anaeroben
Bedingungen wachsen konnen. In wieweit synergistische Wechselwirkungen mit den anderen
Organismen der komplexen Mikroflora in Palmweinen eine Rolle spiclen, ist nicht bokannt

(SWING/DE LAY 1977).

Tn den 60er JTahren wurden Zymormonas mobilis Bakterien als ernst zu nehmende Kontaminanten bei
einigen Bicrbrauprozessen erkannt (AULT 1965, RAINBOW 1971). Bei FafBibieren werden
Zymomonas-Infektionen begiinstigt, da Zymormonas mobilis Bakierien unter anacroben Bedingungen
und erhéhten Driicken wachsen konnen, Erhohte Acetaldehyd-Konzentrationen im Bier werden auf
Zymomonas mobilis zuriickgefithrt (DADDS et al. 1971). Bei der "Lager’-Bicrherstellung kommt es
dagegen nicht zu Infektionen mit Zymomonas mobilis, da diese Fermentation bei Temperaturen
zwischen 8 und 12 °C durchgefithrt wird.

Zymomonas mobilis ist ein stibchenformiges, anaerobes Bakterium, daB8 polar begeiBelt ist, eine
Linge von 2 bis 6 pm und eine Breite von 1,0 bis 1,4 wm hat, Zymomonas mobilis Bakterien treten
einzelnen oder paarweise auf. Eine Sporenbildung ist nicht moglich. Die Zellen bendtigen fiir das
Wachstum Pantothensiure und Biotin (SWING/DE LAY 1977).

Zymomonas mobilis Bakterien konnen in einem weiten pH- und Temperaturbereich aktiv sein. Als
pH-Optimum fiir das Wachstum wird ein pH-Wert von 5,0 bis 7,0 (SWING/DE LAY 1977) und fiir
die Produkibildung ein Wert von 4,4 bis 6,0 (BAJPA/MARGARITIS 1986) angegeben.

Die Angaben fiir die optimale Temperatur fiir Wachstum von Zymoimonas mobilis liegen zwischen
30 °C (SWING/DE LAY 1977) und 33 °C (STEVNSBORG et al 1988). Als optimaler
Temperaturbereich fiir die Produktbildung sind Werte zwischen 30 bis 36 °C gefunden worden
(BAJPAT/MARGARITIS 1986, HUANG/CHEN 1988).
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3.2 Stoffwechseleigenschaften von Zymormonas mobilis

Das Substratspektrum des chemoorganotrophen Bakteriums Zymomonas mobilis ist begrenzt anf
Glukose, Fruktose und Saccharose (SWINGS/DE LEY 1977).

Die Vergirung dieser organischen Substrate zur Gewinnung von Stoffwechselenergie in Form von
ATP zeichnet sich dadurch aus, daB die Spaltprodukte des Substrats zugleich als Wasserstoff-
Donatoren und Wasserstoff-Acceptoren dienen. Ein Teil des Substrats wird also Energic-bringend
oxidiert und als CO, ausgeschieden, wahrend der andere Teil zum H-Acceptor (Acetaldehyd)
umgebaut wird und zu Ethanol reduziert wird, Ethanol als Endprodukt des Energiestoffwechsels
zihlt demnach zo den Primirmetaboliten, Die Stéchiometrie der reinen Ethanolgirung von Glukose,
unabhiingig vom Stoffwechselweg, wird wie folgt formuliert (SCHLEGEL 1985):

Stoffwechselphysiologische Untersuchungen haben ergeben, dall Zymomonas moebilis zum
katabolischen Abban von Glukose zu Pyruvat iiber den 2-Keto-3-desoxy-6-phosphogluconat-Weg
verfilgt. Dies ist erstaunlich, da dieser Stoffwechselweg im allgemeinen nur bei striki aeroben
Mikroorganismen vorhanden ist (SWING/DE LAY 1977).

Zum katabolischen Abbau wird zunichst Glukose durch Phosphorylierung zu Glukose-6-phosphat in
die stoffwechselaktive Form gebracht. Nach einer Dehydrogenierung zu 6-Phosphoghikonai, wobei
der Wasserstoff auf NADP iibertragen wird, wird durch eine Phosphoglukonatdehydratase unter
Bilduag von 2-Keto-3-desoxy-6-phosphoglukonat Wasser abgespalten. Dieses
Ketodesoxyphosphoglukonat wird durch eine Aldolase zu Pyruvat und Glycerinaldehyd-3-phosphat
gespalten. Letztes wird wie im Fruktose-1,6-biphosphat-Weg zu Pyruvat, daB im Zentrum des
Intermedisirstoffwechsels steht, oxidiert. Diese Oxidation ist der wichtigste Schriit im
Energichaushalt anaerober Organismen, da hierbei pro Mol umgesetztes Glycerinaldehyd-6-phophat
2 mol ATP gebildet werden,

Die Nettobilanz dieser Substratphosphorylierung iiber den 2-Keto-3-desoxy-6-phosphoglukonat-Weg
ergibt sich zu:

1 Glukose EEE—— 2 Pyruvat + 1 NADPH, + 1 NADH, + 1 ATP

Der Netto-Energicgewinn, der dem Bakterium also fiir die anabolischen Reaktionen zur Verfiigung
steht, ist mit 1 Mol ATP pro Mol Glukose sehr gering. Dies erkldrt die hohe Stoffwechselleistung
dieses anaeroben Bakteriums und die hohe Selektivitit zugunsten der Garprodukte, da aufgrund der
Energielimitierung nur wenig Zelbmasse pro Mol umgesetzte Glukose gebildet werden kann.

Das gebildete Pyruvat wird mit Pyruvatdecarboxylase zu Acetaldehyd decarboxitiert, welches wie
oben angegeben zu Ethanol reduziert wird. Diese bei Zymomonas mobilis vorliegende direkte
Decarboxylierung des Pyruvats zur Ethanolvorstufe Acetaldehyd ist bei Bakterien einzigartig
(SCHLEGEL 1985).
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Fig. 1. Products of glucose, fructose and sucrose catabolism in Zymomenas mobilis. Broken lines: hypotheiical pathways. Enzymes: 1,
levansucrase; 2, inveriase; 3, mannitol dehydrogenase; 4, glucose-fructose oxidoreductase; 5, fructokinase; 6, glucose-6-P isomerase;
7, ghucose dehydrogenase; 8, gluconclactonase; 9, gluconatebinace; 18, glucokinase; 11, glucose6-F dehydrogenase; 12, 6-P-gluco-
nolactonase; 13, 6-P-gluconate dehydratase; 14, KDPG-aldolase; 15, giyceraidehyde-P dehydrogenase; 16, phosphoglycerate kinase;
17, Phosphoglycerate mutase; 18, enolase; 19, pyruvate kinase; 20, lactate dehydrogenase; 21, tricse-P isomerase; 22, phosphatase;
23, glycerol-P dehydrogenase; 24, phosphatase; 25, pyruvate decarboxylase; 26, aleohol dehydrog:

28, acetaldehyde dehydrogenase; 29, acetyl-CoA synthetase.

Abb. 3.1: Katabolische Stoffwechselwege bei Zymomonas mobilis (BRINGER 1988)
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In Abb. 3.1 ist das vollstindige Schema des Katabolismus von Zymomonas mobilis ausgehend von
den 3 verwertbaren Kohlenstoffquellen einschlieBlich der beteiligten Enzyme aufgezeichnet
(BRINGER-MEYER 1988).

Unter anaeroben Bedingungen ist die im Schema cingezeichnete Bildung von Nebenprodukten nicht
signifikant (VIIKARI 1986). Ethanol wird mit hoher Selektivitit gebildet. Ist jedoch Sauerstoff im
Medium vorhanden, so kommt es neben eimer Verringerung des Wachstums zur vermehrten Bildung
von Acetaldehyd und Acetat. Acetaldehyd bleibt liegen, weil nicht genug des bei der
Substratphosphorylierung gebildeten NADH zur Reduktion zum Ethanol zur Verfiigung steht.
Dieses wird bei der Reduktion des Sauerstoffs zum H,O mit Hilfe emner Membran-gebundencn
Oxidase bevorzugt verbrancht (BRINGER, FINN 1984),

Sind Glukose und Frokiose nebeneinander im Medinm vorhanden, so verringert sich die Selektivitét
der Ethanolbildung besonders bei hohen Zuckerkonzentrationen durch die Bildung von Sorbit, daf
von der Zelle nicht mehr weiter verwertet werden kann, Parallel zur Sorbithildung wird mit Hilfe
desselben Enzyms, einer Glukose-Fruktose-Oxidoreduktase, Glukonséure gebildet (siehe Abb. 3.1).
Glukonséure wird mit Hilfe von Glukonatkinase in Glukonsaure-6-phosphat umgewandelt und tber
den 2-Keto-3-desoxy-6-phosphoglukonat-Weg abgebaut. Da hierbei weniger Reduktionséquivalente
als bei der direkten Umsetzung von Glukose entstehen, freten auch hier neben Ethanol und CO,
noch Acetaldehyd, Acetoin und Acetat als Girprodukte auf (REHR 19%0).

3.3 Mathematische Beschreibung milaebleller Prozesse
3.3.1 Kinetik des Wachstums und der Produkibildung

Unter mikrobiellem Wachstum versieht man die irreversible Zunahme der lebenden Substanz
(EINSELE 1985). Dic Vermehrung von Bakterien geschieht durch Zellteifung, so daf vereinfachend
oft nur die Zellzahl beriicksichtigt wird. Bei der Wahl der Biomassckonzentration C, als Parameter
wird jedoch die Zellmasse beobachtet, dic sich aufgrund der Zunahme der Zellzahl und der
ZellgroBe dndert.

Der Zuwachs an Biomasse wihrend des mikrobiellen Wachstums ist proportional der bereits

vorhandenen Biomasse (Reaktion erster Ordnung):

dCydt = p * C, 3.1

Dic  Geschwindigkeitskonstante  der  Biomassezunahme, p, wird als  spezifische
Wachstumsgeschwindigkeit bezeichnet. Diese spezifische Wachstumsgeschwindigkeit ist zum einen
durch die Eigenschaften des Mikroorganismus und zum anderen durch die Milieubedingungen (pH,
Temperatur, Substrate,...) festgelegt.

po= f(Organismus,T,pH,Ci)
Zur Beschreibung des Wachstums von Mikroorganismen werden aufgrund der Komplexitit des

mikrobiellen Stoffwechsels und somit des Wachstumsvorgangs iiberwiegend nur unstrukiurierte
Modelle verwendet (MOSER 1988).
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Unter substratimitierenden Bedingungen, das bedeutet die Wachstumsgeschwindigkeit ist nur vom
jeweiligen Organismus und einem ’limitierenden’ Substrat abhingig, 188t sich die spezifische
Wachstumsgeschwindigkeit in Form elner Sittigungskinetik beschreiben. Am weitesten verbreifet ist
der einfache, empirische Ansatz von MONOD (siche Abb. 3.2):

b= * CY(Ks+C) 3.2

fir pH,T,Ci=CS = const,

Bei hohen Substratkonzentrationen (C > > Ks) ist die spezifische Wachstumsrate konstant und auf
ihrem zellintern fesigelegten maximalen Wert p . Der Zuwachs an Biomasse ist unter diesen

Bedingungen exponentiell,
Hat die Substratkonzentration den Wert der Sittigungskonstante Ks, so ist die halbe maximale

spezifische Wachstumsrate erreicht.
Bei sehr niedrigen Substratkonzentrationen (C < <Ks) wichst die spezifische Wachstumsrate linear

mit zunchmender Substratkonzentration mit Steigung . /Ks an,

Bei der Exkretion von Primérmetaboliten wird der Zusammenhang zwischen Substrataufnahme und
Produktbildung und dem deraus resultierendem Biomassewachstum, nach dem ’Yield-konzept
beschrieben, da der Energiegewinn durch die katabolischen Reaktionen zum iberwiegenden Teil
zum Aufbau von neuer Zellsubstanz genutzt wird, die Produktbildung also iberwiegend

wachstumsgekoppelt ist.
Der Ertragskoeffizient (engl: yield) fiir das Biomassewachstum, Y, gibt an, welcher Anteil des
verbrauchten Substrates pro Zeiteinheit in Organismenmasse umgewandelt wird (BERGTER 1983):

Yo = (dC/at)/(dC fdt) 33

Entsprechend 148t sich der Ertragskoeffizient fiir das Biomassewachsium bezogen auf die
Produktbildung, Yxp defmieren:

Yy = (AC/dONAC fdo) 3.4

Eingesetzt in Gleichung 3.1 ergeben sich die spezifischen Umsetzungsgeschwindigkeiten fiir Substrat
{qg) und Produkt (qp) bl

q = U/C * dCs/dt = (WY, 35

4y = ye, de/dt = (}.L/Y)q)) 3.6
Mit diesen Ansétzen konnen nur die streng wachstumsgekoppelten Umsetzungsgeschwindigkeiten
beschrieben werden. Neben dem Wachstum bendtigen Mikroorganismen noch zusitzliche Energie
zur Brhaltung wichtiger Zellfunktionen (Erhaltungsstoffwechsel). Dies Bt sich in den kinetischen

Ansitzen zur  Substrataufnahme und Produktbildung durch einen zusdtzlichen nicht
wachstumsgekoppelten ‘maintenance’-Faktor (m,, mp) beriicksichtigen (PIRT 1975):
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q = WY, + m 3.7

X8,max S
Ip = WY max ¥ 0y 3.8

Die maintenance-Faktoren m . und m, werden in erster Niherung als unabhingig von der
Konzeniration am limitierenden Substrat angenommen.

Wiirde nun fiir die spezifische Wachstumsrate . die Monodbezichung eingeseizt (Gleichung 3.2}, so
wiirde auch wemn kein Iimitferendes Substrat mehr im Medium wiére, die spezifische
Substrataufnahmerate qg einen endlichen Wert haben (my). Da dies physikalisch nicht sinnvoll ist,
wird die spezifische Wachstumsrate wie folgt formuliert (BERGTER 1983):

* CJ(Ks+Cg) -m, 3.9

B = Binax xs max

Bei dieser Formulierung ist die phinomenologisch maximale spezifische Wachstumsrate, die unter
nicht substratlimitierenden Bedingungen gemessen wird, nicht mehr identisch mit dem kinetischen
Parameter p. ... Weiterhin ist bemerkenswert, dafBl dieser Modellansatz fiiv die Wachstumsrate bei
Erschopfung des lmitierenden Substrats (C; = 0) negative Wachstumsraten ergibt {siche Abb. 3.2).

In vielen Fillen ist es nicht ausreichend, mikrobielle Wachstumspeschwindigkeiten nur in
Abhingigkeit der Konzentration des limitierenden Substrats zu beschreiben. Ofi ist die Anhiufung
eines gebildeten Primidrmetaboliten wachstumsbegrenzend (Produktinhibierung), oder ein
Subsiratiiberschul hemmt das Wachstum, so daB die einfache Sittigungskinetik nach Monod
erweitert werden muB.

Zur Beschreibung einer Produktinhibierung hat es sich am sinnvollsten erwiesen, einen empirischen,
generell cinsetzbaren Exponentialansatz nach LEVENSPIEL (1980} zu verwenden {VON
EYSMONDT 1990). Eingesetzi in Gleichung 3.9 ergibt sich somit:

* CY(Ks+C * (1-CYC )" - m Yo max 3.10

= Pmax p,max)

Dieser Modellansatz zur Beschreibung der Produktinhibierung beruht darauf, daB es eine maximale
Produktkonzentration C,, ... gibt, bei deren Uberschreiten kein Wachstum mehr mbglich ist. Der
Inhibierungsverlaunf wird durch den Exponenten n bestimmt,

Die Modellierung der SubstratitberschuBinhibierung erfolgt in der Regel in Anlehnung an den
Mechanismus der unkompetitiven Hemmung wie er in der Enzymkinetik beschrieben wird (PIRT
1975). Erweitert um diesen Ansatz 1a8t sich die spezifische Wachstumsgeschwindigkeit wie folgt

formulieren:

- * 25y % "
Bo= e C/(Ks+Co+ C K * (1-C ,/Cp max) - m, Yxs,max 3.11

Die Inhibierungskonstante Ki gibt die Substratkonzentration an, bei der die spezifische
Wachstomsgeschwindigkeit auf Ead 2 gefallen ist (falls Ki>>Ks). Bei Vorliegen einer
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SubstratiiberschuBinhibiernag erhdlt man durch Differenzieren der Gleichung fiir die
Wachstumskinetik nach der Substratkonzentration eine optimale Substratkonzentration C opt? bei
der die maximale Wachstumsgeschwindigkeit erreicht ist (sishe Abb. 3.2).

— w3
Cq opt = (KK 3.12
1.00 —
= %ﬁ@ﬁ@d%ﬁi@%ﬁ{_____ﬁ_———a e
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Abb. 3.2: Darstellung verschiedener kinetischer Anséitze zur Modellierung des mikrobiellen

Wachstums (p._,,. = L0 i Ks =0,1ghKi=5gl m = 0,4 g/(g*h);

Y, = 05¢g/gn = 1,0;C = 30gl C, = 027 (100 C)).

38, max D,max

3.3.2 Mikroorganismen in Suspensionskultur

Bei der Kultivierung von Mikroorganismen in Suspensionskultur werden diskontinuierliche,
halbkontinuierliche und kontinuierliche Verfahren angewendet. Zur mathematischen Beschreibung
dieser Verfahren im LabormaBstab wird vom Modell des idealen Rithrkessels ausgegangen. Das
bedeutet Gradientenfreiheit in alle 3 Raumrichtunrgen des Reaktionsraums (Fermenters) fir alle
Komponenten. Als geschwindigkeitslimitierender Schritt der Suspensionskultur sind im aligemeinen
die enzymkatalysierten Reaktionsschritte der Organismen anzusehen und nicht der Transport der -
Reaktionspartner zum Organismus.

Daraus ergibt sich bei isothermer Reaktion, da8 zur volistdndigen Beschreibung der cinzelnen
Verfahrensvarianten lediglich die Gesetze der Massenerhaltung mit der Kinetik (siche Abschnitt
3.3.1) verkniipft werden miissen.

Theoretische Grundlagen 13




Massenbilanz fiir jede Komponenie (Volumen Bilanzraum, V):
V”(dcj_/dt) =Fv* (Ci,em'cl) + V*(dci/dt)Metaboﬁsmus
Fiir den Fall der kontinuierlichen Kultur mit einem limitierenden Substrat ("Chemostai’) und einen

gebildeten Produkt ergibt sich mit den folgenden Randbedingungen und Vercinbarungen ein Satz
von 3 Differential-Gleichungen:

Cx,ei_n =0 Cs,ein = Cs,(}; Cp,ei_n =0;

ViFy =7

dCJdt = 1 * (-C) ¥ pEC, 3.13a
dCS/dt =il¥* (CS,(} - CS) - 4 # CX 3.13b
de/dt =1z * (-CP) + qp * CX 3.13¢

Befindet sich die Kultur im FlieBgleichgewicht (steady-state), so wird die linke Seite der
Bilanzgleichung 0. Zusammen mit dem kinetischen Ansatzen fiir die spezifischen Geschwindigkeiten
der Substrataufnahme, Produktbildung und des Wachstums lassen sich die ’steady-state’
Konzentrationen bei Kenntnis der kinetischen Parameter in Abhéngigkeit der Verweilzeit iterativ
bestimmen. Ublich ist die Auftragung dieser Konzentrationen itber dem Kehrwert der Verweilzeit,
der Verdiinnungsrate D, da diese im kontinuierlich betriebenen Rihrkesselfermenter gleich der
Wachstumsrate ist (siche Gleichung 3.13a).

Eine mogliche Zielsetzung eines solchen kontinuierlichen Fermentationsprozesses ist der Betrieb bei
moglichst hoher volumensperzifischen Produktivitdt (Raum-Zeit-Ausbeute, RZA). Diese ist im
Chemostaten direkt proportional dem Produkt aus spezifischer Substratanfnahmegeschwindigkeit
nnd der Biomassekonzentration, wie sich aus Gleichung 3.13¢ ergibt:

RZA = Cfr = q,* Cy = (w/¥yp oy +m ) * Cy 3.14

Eine wichtige GroBe fiir den Betrieb eings solcher Chemostaten ist die kritische Verweilzeit, bei
deren Unterschreiten die Kultur ausgewaschen wird, Diese wird bestimmt, indem fir die
Substratkonzentration die Eingangskonzentration Cs,O in den Bilanzgleichungssatz 3.13 cingesetzt
wird. Bei Vorliegen der Monodkinetik 188t sich fiir die kritische Verweilzeit angeben (PIRT 1975):

Tkrit T (CS,O + K/ (g ” CS,O) 3.15
Der Betrieb des Fermenters in der Nihe dieses Auswaschpunkies erlaubt zwar ein unlimitiertes

Wachstum der Organismen mit der maximalen Wachstumsrate und somit meximaler Raum-Zeit-
Ausbeute, allerdings kdnnen geringe Schwankungen der Verweilzeit zum Auswaschen der Kultur
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fithren (siche Abb. 3.3). Um den Betrich cines solchen Fermenters zu

stabilisieren, ist es sinnvoll, die

Verweilzeit iiber dic Biomassekonzentration zu regeln (‘turbidostatische Fahrweise”).

30 20
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=40 aee-==TT 2 — 40)
& » | S
é "’I’ 2]
S 30 -30 8
& e c
5 . &
: ’ £
I :
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O T T T i T I i I i 'T-_-.T : T 0
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Abb, 33: Darsteflung der steady-state ProzeBgrdBen im Chemostaten,

Monodkinetik mit maintenance Anteil (Parameter wie in Abb. 3.2: Ks = 0,1 g¢/l;
mg = 04 g/e™h); Y, o = 05 88 Hpngy = 10 UB).

3.4 Immobilisierung von Mikroorganismen

Zur Steigerung der volumenspezifischen Produktivitdt (Raum-Zeit-Ausbeute) eines kontinuierlichen
Fermentationsprozesses bietet sich reaktionstechnisch primér die Verweilzeit-Entkopplung von
Biokatalysator und Reaktionsmedinm an, da die Raum-Zeit-Ausbeute direkt proportional der

Biokatalysatorkonzentration ist {siche Gleichung 3.4).

Zur Biomasseriickhaltung im Fermenter werden neben dem Einsatz von externen Separatoren mit
Riickfithrung des Organismenkonzentrats eine Vielzahl von Methoden zur Immobilisierung der
Mikroorganismen direkt im Reaktor eingesetzt. Klassifiziert man diese Methoden nach dem
physikalischem Mechanismus der Immobilisierung, so 148t sich eine Einteilung in 4 Kategorien
vornehmen (KAREL 1985). Eine Immobilisierung von Mikroorganismen wird erreicht durch

(1)} Anbindung an eine Oberfidche,
(2) Einschluf in einer porbsen Matrix,

(3) Zuriickhaltung hinter einer Grenzfliche (Membran, Phasengrenze) und

(4) Flockung,
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Einige konkrete Beispiele fiir diese Methoden sind in Abbildung 3.4 angefithrt.
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Abb. 3.4: Klassifizierung von Immobilisierungsmethoden (KAREL 1985)

Welche der angefithrten Methoden am zweckmiBigsten zur Immobilisierung eingesetzt werden
sollte, hiingt entscheidend vom jeweiligen, prozeBspezifischen Anforderungsprofil ab.

In der industriellen Praxis ist meistens ecine einfache und kostengiinstig durchzufithrende,
reproduzierbare Immobilisierungstechnik gefragt. Deshalb spielt die natiitliche Fahigkeit der meisten
Mikroorganismen, sich an Oberflichen anzuheften und Kolonien zu bilden, eine groBe Rolle.
Besondess in der Abwassertechnik werden viele Verfahren mit natiirlich kolonisierten Oberflichen
eingesetzt: Tropfkorperverfahren (HARTMANN 1989), Festbettverfahren (ATVASIDIS 1987) und
die Wirbelschichttechnik (HEIJNEN 1985). Dabei stellt die Erhaltung der Regenerationsfihigkeit
des Biokatalysators einen weiteren wichtigen Grund fir die Durchsetzung dieser
Immobilisierungstechnik dar, da diese die Langzeitstabilitit solcher Prozesse gewiahrleistet. Dies ist
zum Beispiel bei chemisch an Oberfldchen gebundenen Mikroorganismen nicht der Fall,

Die mikrobielle Kolonisierung von Cberflichen erfolgt in 3 Schritten (FLETCHER et al. 1985):

(1) Sorption
(2) Anheftung (attachment)
{3) Kolonisierung

Der erste Schritt der mikrobicilen Kolonisierung von Oberflichen, die Sorption, ist ein reversibler
Vorgang bestehend aus Adsorption und Desorption. Unter Adsorption versteht man ganz allgemein
die Anrcicherung eines Sorptivs an der Grenzfliche zwischen Sorptiv und Sorbens (POERSCH
1963). Dieser Vorgang steht im Gleichgewicht mit der Desorption.
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Entscheidend fiir dic Anreicherung eines Sorptivs an einer Phasengrenzfliache siad dic Eigenschaften
der beteiligten Oberflichen (in diesem Falle Triger und Mikroorganismus) und die Eigenschaften
des umgebenden Mediums, MafBgebliche Krifte sind hierbei zum einen die weit reichenden
clektrostatischen Wechselwirkungen (10 - 100 nm) und zum anderen hydrophobe Wechselwirkungen,
die durch unabgesittigte Bindungskrafte an der Feststoffoberfliche zustande kommen (< 1nm)
(MOZES et al. 1987).

Als Methode zur Bestimmung der Obexfliichenladung der Mikroorganismen dient dic Messung der
elekirophoretischen Beweglichkeit bei verschiedesen pH-Werten, zur Beurteilung  der
Hydrophobizitit wird vielfach der Kontaktwinkel von Fliissigkeit auf getrockneten
Zellnisderschligen gemessen (VAN LOOSDRECHT et al. 1987). Der EinfluB dieser beiden
Parameter auf die bakierielle Sorption an eine negativ geladene Polystyren-Oberflédche ist in
Abbildung 3.5 dargestellt.
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Abb. 3.5: Sorption von Mikroorganismen an Polystyren in Abhéngigkeit ihrer
Oberflicheneigenschaften (LOOSDRECHT 1987)

Prinzipiell 1Bt sich diese erste Phase der mikrobicllen Kolonisierung von Cberflichen durch die
Veranderung der Oberflicheneigenschaften von Triger und Organismus beeinflussen. Hierzu ist die
Wahl des Trigermaterials und dessen Oberflichenmodifikation durch Variation der
Oberflichenladung und der Hydrophobizitat (BUCHS 1988), oder die Verinderung der
Zellmembran durch Medienbestandteile und Fermentationsbedingungen (LOOSDRECHT et al
1987) entscheidend.

Der zweite Schritt der mikrobiellen Kolonisierung von Oberflichen, die irreversible Anheftung des

Mikroorganismus (attachment), ist eine spezifische physiologische Eigenschaft des jeweiligen
Organismus, Diese Anheftnng kann durch filamenttse Zellstrukturen (Flagella, Pilli, usw.) erfolgen,
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oder durch Antik8rper-Antigen Wechselwirkungen (Lectine). Daneben spielt insbesondere die
Produktion von Exopolymeren als haftungsvermittelnde Substanzen eine wichtige Rolle
(SUTHERLAND 1985). Das Prinzip dieses Mechanismus ist die ErhGhung der Anzahl der
Bindungssteflen, so daB sich ein cinmal adsorbierter Polymerfaden, auch wenn die
Einzelbindungskrifte sehr schwach sind, nicht mehr vor der Cherfliche 16sen 1463t.

Betlin dritten Schritt der mikrobiellen Kolonisierung von Oberflichen, der Koloniebildung, treten die
Trigeroberfliche-Mikroorganismus Wechselwirkungen zunehmend in den Hintergrund. Fiir den
Autban von mehreren Zellagen auf einer Trigeroberfliche ist die Ausbildung von Zelle-Zelle
Wechselwirkungen entscheidend, die itber dieselben Mechavismen erfolgt, wie bei der irreversiblen

Anhefiung der Organismen an eine Trigeroberfldche.

3.5 Mathematische Beschreibung mikrobieller Prozesse mif immobilisierten Mikroorganismen

Die Aufkonzentrierung von Mikroorganismen zu hohen lokalen Zelldichten, wie sie bei der
Immobilisierung  aufiritt, kann zo  Diffusionslimitierungen  fitlhren und so  die
Reaktionsgeschwindigkeit herabsetzen, Ursachen sind die stark verringerien Oberflichen solcher
Zellagoregate im Vergleich zu suspendierten Einzelzellen und das Trdgermaterial, welches
Stofftransportbarrieren darstellt (KAREL 1985).

Eine Moglichkeit der mathematischen Beschreibung bietet die Ubertragung der in der *heterogenen
Katalyse’ der Technischen Chemie verwendeten Ansatze auf Systeme mit immgbilisierten
Mikroorganismen (PHILLIPS/POON 1988). Dabei miissen jedoch eine Reihe von Vereinfachungen
formuliert werder, die vor der praktischen Anwendung in jedem Fall iiberpriift werden miissen
(KARTEL 1985; VOS et al. 1990):

(1) Es liegen nichtwachsende Zellen vor, bzw. die Akiivitét suspendierter Zellen kann vernachlissigt
werden.

(2) Das Zellaggregat kann als homogene Phase betrachtet werden.

(3) Die Diffusion im Zellaggregat kann mit dem 1. Fick’schen Gesetz beschrieben werden, d.h. die
Diffusion jeder Komponente ist unabhingig von den anderen Komponenten.

(4) Es liegt eine Reaktion vor, die nur von einem limitierenden Substrat abhingig ist.

(5) Der Diffusionskoeffizient D e muf unabhingig von C_ sein.

(6) Das System befindet sich im FheBgleichgewicht,

Der Stofftransport zum Reaktionsort 138t sich in 2 Teilschritte aufspalten: zum einen den
extrapartikuldren Transport und zom anderen die intrapartikulire Diffusion.

Fiir den Fall eines kugeHormigen Zellaggregats, dies kann ein Bakterienpellet, ein Biomassefiln auf
einem kugeHtrmigen Triger oder in einer 3-dimensionalen, offenporigen Matrix immobilisierte
Biomasse sein, ist das entsprechende Konzentrationsprofil fiir das limitierende Subsirat in Abbildung
3.6 schematisch dargesiclit. Da der extrapartikulire Transport stark von der Reaktorkonfiguration
und der Hydrodynamik abhingi, soll zunichst nur die intrapartikulire Diffusion mit Reaktion
betrachiet werden.
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Csh

O R = r

Abb. 3.6: Schematische Darstellung eines Zellaggregats und des entsprechenden
Substrat-Konzentrationsprofils

Erstellt man die komplette steady state Massenbilanz (Diffusion und Reaktion) beziiglich des
limitierenden Substrats in einer differentiellen Scheibe (r, r +dr) dieses kugelférmigen Immobilisats
so erhilt man folgende Gleichung fiir die Reaktionsgeschwindigkeit an der Stelle r (v(1)):

@)D, = dzcs(r)/drz + 2/r * dC@Ar 315

Diese Differentialgleichung 148t sich fir Reaktionen 0. und 1. Ordnung analytisch 1ésen.

Hierzu wird der Wirkungsgrad des Immiobilisats M definiert, der das Verhiltnis zwischen
Reaktionsgeschwindigkeit der immobilisierten Biomasse zur Reaktionsgeschwindigkeit darstellt, die
sich ergeben wiirde, wenn im ganzen Zellaggregat C; = CS,R wire. Fiir eine Reaktion 1.0rdnung
wird als analytische Losung gefunden (YAMANE 1981):

Ny =3% (D, * coth@, - 1)/ B2
Der (generalisierte) Thiele-Modul @ ist hierbei cin MaB fitr das Verhilinis von intrapartikuldrer
Reaktionsgeschwindigkeit zu Diffusionsgeschwindigkeit und wird fiir eine Reaktion 1.Ordnung

(Rgaktionsgeschwindigkeitskonstante k;) wie folgt angegeben:

. -.le =R * (k]_/De,S)GIS
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Fiir eine Reaktion 0. Ordnung (Geschwindigkeitskonstante k) wird der Reakiionsterm auf der
linken Seite der Gleichung 3.16 eine Xonstante. Darmit ist die Reaktionsgeschwindigkeit unabhingig
von der Ortskoordinate, solange die Substratkonzentration im Zellaggregat nicht auf Null abgefallen
ist. Die Losung der Differentialgleichung 3.16 wird dadurch einfach (Implizite Darstellung
YAMANE 1981):

19,2 = 16 *(1-(1-N 32 = @*a-np'® + 1)
mit dem Thiele-Modul:
By = R * (/D *Co )™

Bei einer Reaktion 0. Ordnung ist der Thiele-Modul und somit auch der Wirkungsgrad abhéngig von

der Substratkonzentration in der KernstrOmung!

Fiir beide Reaktionsordnungen ist der Wirkungsgrad in Abhingigkeit des Thiele-Moduls in
Abbildung 3.7 dargestellt,
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Abb. 3.7 Katalysator-Wirkungsgrad iiber dem (generalisierten) Thicle-Modul fiir Reaktionen
0. und 1. Ordnung (VOS et al. 1990)

Unabhingig von der Reaktionsordnung zeigt sich: Ist der Thiele-Modul sehr klein (@ < < 1), so geht
der Wirkungsgrad gegen 1, die Reaktion ist kinetisch kontrolliert, Es Hegt also eine im Verhélnis zur
Diffusion langsame Reaktion vor, bzw. der Diffusionsweg ist sehr kurz (R- 0). Umgekehrt - wird der
Thiele-Modul sehr grol (@ > >1), so ist der diffusive Transport geschwindigkeitsbestimmend, bzw.
der Radius des Zellaggregats ist sehr groBl (R—).
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Der Radius des Biokatalysatorteilchens sollte nun so gewahlt werden, daB der Thiele-Modul ctwa die
GroBenordnuag von 1 hat. Bei hoheren Werten von @ verhindert die Diffusionslimitierung die volle
Ausnutzung des immobilisierien Biokatalysators, bei niedrigeren Werten von @ wird das
Reaktorvolumen nicht ausreichend genutzt, die Biomasseriickhaltung im Reaktor ist ineffizient.

Dic Reaktionsordnung biokatalysierter Prozesse liegt zwischen 0. und 1. Ordnung (siehe Abschnitt
3.3), so da} der Wirkungsgrad nicht analytisch berechnet werden kann, Deshalb werden fiir einfache
Sirtigungskinetiken in der Literatur Naherungslosungen angegeben (KOBAYASHI et al. 1976; VOS
et al. 1990).

Zur Beschreibung des extrapartikuliren Transports wird anfgrund der komplexen Hydrodynamik
mehrphasiger Systeme die Dimensionsanalyse herangezogen. Dabei sind die folgenden

dimensionslosen Kennzahlen relevant:

Sherwood = Gesamt-Transportstrom/diffusiver Transportstrom:
Schmidt = innere Reibung / Diffusionsstrom

Sc = n/(op *Dy)
Grashof = Gravitationskraft / Innere Trigheitskraft

Gr = &3 = or *g*(0g-01 ) /02

Bei spherischen Zellaggregaten ist die charakteristische Linge d gleich dem Durchmesser des
Aggregats.

Fiir fest-flilssig Wirbelschichten (*free suspemsion’) wird mehrere cmpirische und halbempirische
Ansatze zusammenfassend folgende Korrelation fiir den extrapartikuldren Stofitransport angegeben

(MOC-YOUNG/BLANCH 1981):

Sh = 2 + 031%(SerGr) 13 347

Bei diesem Ansatz ist zu beachten, daB die Bigengeschwindigkeit der Katalysatorteilchen keine Rolle
spiclt und laminare Umstrémung der Teilchen vorausgesetzt ist. Das Auftreten von Turbulenzen
begiinstigt den Stofftransport, so daB dieser Ansatz den *worst-case” Fall darstellt,
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4. Material ung Methoden

4.1 Organismus und Kulturbedingungen

Stammbhaltung und Stammedium:

Der Stamm Zymomonas mobilis ATCC 31 821, auch als ZM 4 bezeichnet, wurde vom Institui fiir
Biotechnologie 1 (Forschungszentrum Jillich) zor Verfilpung gestellt.

Dic Stammhaltung erfolgt in 25 ml Bellco-rdhrchen, die mit 10 ml Stammedium geffillt werden. Alle
14 Tage wird mit 1 ml Zellsuspension iiberimpft und bei Umgebungstemperatur inkubiert.

Die Glukosekonzentration des Stammediums wird mit 20 g/ relativ niedrig gehalten, um den
Druckaufbau aufgrund der CO,-Produktion im Stammrdhrchen zn begrenzen. Die
Zusammensetzung des Stammediums (BRINGER et al. 1985) ist in Tabelle 4.1 dargestellt.

Synthetisches Glukosemedinm:

Die sterilen Ethanolfermentationen mit Zymomonas mobilis werden mit einem synthetischem
Glukosemedium durchgefithrt, daB neben der C-Quelle noch 2 Vitamine (Biotin und
Panthothensdure) und einige Néhrsalze enthélt. Dicses "Minimal-Medinm® (FEIN ¢t al. 1983) wird
aufgrund seiner definierten Zusammensetzung cingeseizt. Dabei werden die Salz- und
Vitaminkonzentrationen an den jeweiligen Glukosegehalt im Medium angepaBt, Zusétzlich wird
Anfischanmmittel zugegeben (siehe Tabelle 4.1).

Die Mediumbestandteile Glukosekonzentrat (700 g/) und Néhrsalze werden getrennt antoklaviert
und nach dem Abkiihlen steril ineinander iiberfithrt. Das Vitaminkonzentrat (jeweils 200 mg/1) wird
danach kaltsterilisiert zugegeben.

B-Stirkehydrolysat;

Das zur Ethanolgdrung im Wirbelschichireaktor cingesetzte Abfallsubsirat nufl mit Nihrsalzen, wie
sie auch im synthetischen Glukosemedinm verwendet werden, und Panthothensiure supplementiert
werden. Die eingesetzten Mengen sind ebenfalls anf den Glukosegehalt des B-Stirkehydrolysats
bezogen (siche Tabelle 4.1). Das Abfallsubstrat wird aus einer auf 4-5 °C gekiihlten Vorlage insteril

in den Fermenter dosiert.

Fermentationsbedingungen bei allen durchgefithrien Fermentationen mit Zymomonas mobilis sind:

pH = 5,0
T = 36°C
P = Pu + 0,1 bar.
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Stararm- Glukose- B-Stérke-
medinm medium hydrolysat
Glukose, g/l 20 120-240 115-150
KH,PO,, mp/(g Glukose) 50 5 16,6
NH 4CI, mg/{g Glukose) - 133 16,6
(NH,),80,, mg/(g Glukose) 50 - -
MgSO 4*7H20,mg/(g Glukose) 25 &3 83
Zitronensdure, mg/(g Glukose) - 18 -
FeSO 4TH,0, mg/(g Glukose) - 0,083 -
Biotin, mg/(g Glukose) - 0,0083
Ca-panthothenate, mg/(g Glukose) - 0,0083 0,0083
Hefeextrakt, mg/(g Glukose) 250 - -
Antischaum (DEYHYSAN K969), ml/l - 0,01 01
pH-Einstelung mit H(l NaCH NaOH

Tab. 4.1: Zusammensetzung der verwendeten Medien zur FEthanolfermentation mit
Zymomonas mobilis
42 Analsenmethoden

4.2.1 Suspendierte Biomasse

Die Messung der Biomassckonzeniration in der Fermenterlosung erfolgt photometrisch und
gravimetrisch. Da zur gravimetrischen Bestimmung eine relativ groBe Probenmenge erforderlich ist,
wird nach der Aufnahme einer Eichkurve iiberwiegend die photometrische Methode eingesetzt.

Die photometrische Bestimmung der suspendierten Biomasse erfolgt durch Tribungsmessung im
Photometer gegen destilliertes Wasser bei einer Wellenldnge von 660 nm (Schichtdicke 10 mm). Der
erhaltene MeBwert, dic optische Dichte (OD(660)), muf mit dem Korrelationsfaktor der Eichkurve
multipliziert werden, um die Konzentration in gBTM/I zu erhalten.

Zur gravimetrischen Bestimmung der Biomassekonzentration werden 50 ml zellhaliige Probe iiber
ein vorher gespiiltes, bis zur Gewichtskonstanz getrocknetes und gewogenes Membranfilter mit
einem Durchmesser von 50 ml abgenutscht. Danach wird der Filterkuchen mit 50 mi 0,5 % NaCl-
Lisung gewaschen, bis zur Gewichtskonstanz im Mikrowellenherd getrocknet und erneut gewogen.
Aus der Gewichtszunahme bezogen auf die ecingesetzte Probenmenge erhdlt man dic
Biotrockenmasse in g BTM/L

Material und Methoden 23




Der Zusammenhang zwischen der photomeirischen und gravimetrischen Bestimmung der
Biomassekonzentration wurde durch lineare Regression ermittelt:

C,» eBTM/ = 0,209 * OD(660)

4.2.2 Blementarzusammensetzung der Biomasse

11 zelthaltige Probe wird abzentrifugiert, der Uberstand dekantiert und das Pellet erneut in 0,5 %
NaCl-Losung resuspendiert, um Medivmbestandteile, die an den Zellwinden der Mikroorganismen
haften, abzuwaschen. Nach dem Abzentrifugieren wird der ganze Waschvorgang noch einmal
wiederholt. Das gewaschene Pellet wird nach dem letzien Abzentrifugieren im Mikrowellenherd
getrocknet.

Die nachfolgende Bestimmung der Elementarzunsammensetzung der Biotrockenmassemasse wurde
von der Zentralabteilung fiir Chemische Analysen (ZCH) des Forschungszentrums Jiilich

durchgefithrt.
Zur Bestimmung der einzelnen Komponenten werden dort folgende Methoden eingesetzt:

Kohlenstoff {C): IR-Spektroskopie nach Verbrennung im Sauerstoffstrom (System LECO)
Stickstoff (N): Methode nach Kjehldahl

Schwefel (S): IR-Spektroskopiec nach Verbrennung im Saverstoffstrom (System LECO)
Phosphor (P): Atom-Emmissions-Spektrometrie mit induktiv gekoppeltem

Argonplasma (AES-ICP)

Spurenclemente: Optische Emmissions-Spekirometrie mit indukiiv gekoppeliem
(Fe, K, Mg) Argonplasma (OES-ICP)

4.2.3 Immobilisterte Biomasse

Der Biomassegehalt im Trigermaterial wird indirekt durch Bestimmung des Kohlenstoff- und
Stickstoffgehalts des bewachsenen Sinterglases ermittelt. Da die Elementarzusammensetzung der
Biomasse vorher bestimmt wurde, ist somit ein Riickschiuf} aunf die Biomassekonzentration im Triger
mdgfich.

Zur Analyse werden etwa 5 g bewachsenes Trigermaterial dem Wirbelschichtreaktor entnommen
und 4 mal mit 0,5 % NaCl-Losung gespiilt, bevor der Triger im Trockenschrank bei 95 °C getrocknet
wird. Danach werden die getrockneten Sinterglaskugeln in einer Kugelmithle zu einem feinen Pulver
zermahlen.

Die Bestimmung des C-gehalts erfolgt erneut iiber IR-Spektroskopie nach Verbrenmung im
Sauerstoffstrom (System LECO), wihrend der N-gehalt mit der Methode nach Kjehldahl gemessen

wird,
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4724 Glukose

Die Glukosekonzeniration im Fermenter wurde zum cinen enzymatisch (off-line) und zum anderen
polarimetrisch {on-line} bestimmt.

Die enzymatische Bestimmung beruht auf der durch Glukose-Dehydrogenase katalysierten Oxidation
von B-D-Glukose zu D-Gluconolacton. Das dabei als Reduktionséquivalent gebildete NADH ist der
umgesetzten Glukosemenge proportional und wird photometrisch bei 340 nm erfafit:

B-D-Glukose + NAD T — D-Gluconolacton + NADH + H™T
Durch Zusaiz von Mutarotase 158t sich der Reaktionsverlauf beschleunigen.

Die zur enzymatischen Analyse eingesetzte Reaktionslosung hat folgende Zusammensetzung:

0,12 mol/l Phosphatpuffer pH 7,6

0,15 molyl NaCl

5200 U/l Glukose-Dehydrogenase (B-D-Glukose NAD oxidoreductase, EC 1.1.1.47)
110 U/ Mutarotase (Aldose-1-Epimerase, EC 5.1.3.3)

1,1 mmol/l NAD
Diese Lisung ist im Kithlschrank bei 4-8 °C 12 Wochen stabil.

Zur Analyse werden 0,2 ml abzentrifugierte und verdiinate Probe, da der MeBbereich zwischen 0,1
und 2,0 g/l Glukose liegt, sowie 2,0 ml Reaktionslésung direkt in der Kiivette gemischt und 30
Minuten bei Raumtemperatur inkubiert, bis die Reaktion abgeschlossen ist. Die Messung der
Extinktion bei 340 nin erfolgt gegen den Reagenzienleerwert.

Die Umrechnung der gemessenen Extinktion auf die Glukosekonzentration wird iiber eine Eichkurve
vorgenommen, die fiir jeden Reagenzienansatz nen erstellf wird.

Zur Kountrolle laufi bei jeder Messung ein Eichstandard mit. Zusétzlich wird jede Probe 3-fach

analysiert,

Die polarimetrische Konzentrationshestimmung beruht auf der optischen Aktivitdt von Glukose. Bet
Vorliegen einer chiralen Substanz wird dic Polarisationsebene von linear polarisiertem Licht um
einen bestimmten Winkel gedreht, Der Grad der Drehung ist von der jeweiligen Substanz, der
Temperatur und der MeBwellenldnge abhingig und der Konzentration und der Schichtdicke direkt
proportional, Die optische Aktivitiit ist demnach eine substanzcharakteristische Eigenschaft, die
jedoch nicht spezifisch ist. Das bedeutet, bel Vorliegen mehrerer chiraler Verbindungen in einer
Lisung sind die einzelnen Komponenten nicht mehr zu bestimmen.

Literaturwerte fiir die Drehwinkel der wichtigsten in der Fermentaiionsitsung der Ethanolgéirung
mit Zymomonas mobilis zu erwarienden optisch aktiven Verbindungen sind in Tabelle 4.2

zusammengestellt,
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Substanz (1?0, Grad/(dm*kg/l) []?°p, Grad/(dm*mol/l)

Do Glukose + 525 + 945
L{+) Laktat + 3,82 + (0,34
D( - ) Laktat - 2,20 - 0,20

Tab. 4.2: Drehwerte optisch aktiver Verbindungen in der Fermentationstosung (I’ ANS LAX 1967).

Der Effekt des Kontaminationsprodukt Laktat ist trotz des sich teilweise kompensierenden
Drehwinkels der isomeren Formen bei selir niedrigen Glukosckonzentrationen im Fermenter nicht
zu vernachlissigen, so daB in diesem Bereich nur bei sterilen Fermentationen der angegebene

Drehwinkel zur Konzentrationsbestimmung herangezogen werden kdante.

Aufgrund der Eigenfirbung der verwendeten Substrate kann die Messung des Drehwinkels nicht bei
der angegebenen Wellenldnge der Natriumlinie (589 nm) durchgefithrt werden. Um am Detektor des
Polarimeters eine ausrcichende Iniensitdt zu erreichen, wird eine Wellenlinge von 436 nm
gingestellt, was allerdings zu einer Verringerung der Empfindlichkeit der Messung fithrt,

Da zum einen keine Daten ither die Drehwinkel bei 436 nm vorliegen, zum anderen im B-
Starkehydrolysat weitere chirale Verbindungen vorliegen konnen, muf3 das Polarimetersignal mit der
enzymatisch bestimmten Glukosekonzentration im Fermenter korreliert werden.

Diese Eichung muff besonders bei den insterilen Fermentationen anfgrund der Laktatbildung
regelmiBig vorgenommen werden (Mefbereich zwischen 1 und 150 g/l Glukose).

425 Ethanol und Nebenprodukte

Die Analyse der Ethanolkonzentration und der Nebenprodukie Acetaldehyd, Acetoin und Acetat
wird gaschromatographisck durchgefithrt. Die Analyse erfolgt nach der "Internen Standard
Methode”, das heiflt, dic Answertung der Peaks beziiglich Peakfliche und Retentionszeit erfolgt in
Relation der aktuellen Retentionszeit und Peakfliche cines bei jeder Messung mit eingespritzten
internen Standards. Als interner Standard (IS) wird Butanol verwendet. Um eine vollstindige
Detektion der Essigsiure zu erreichen, wird die Probe mit HCl auf pH 1 - 2 eingestellt. Der Injektor
wird zur Abtrennung von Verunreinigungen, die trotz mikrofiltrierter Probe auftreten, mit einem
Filter aus Quarzglaswolle versehen. Im einzelnen erfolgi die gaschromatographische Analyse der
Fermentationsprodukic unter den in Tabelle 4.3 angegebenen Bedingungen,

Eine Mehrpunkteichung erwies sich aufgrund der Linearitét im angegebenen MeBbereich als nicht
notwendig, so daf eine 1-Punkt-Eichung in der Mitte des gewahlten MeBbereichs durchgefiihre wird.

Abbildung 4.1 zeigt ein entsprechendes Chromatogramm. Nach einer Retentionszeit von 2,6 Minuten
wird Propanol dedektiert, was zum Spiilen der Injektionsnadel nach jeder Injektion verwendet wird.
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Séule:

Saulentemperatur:

Injektortemperatur:

Injektionsvolumen:
Tragergas:

Split:

Detektor:
Analysenzeit:

Retentionszeiten:
{MeBbereich)

Fused Silica Kapillarsiule FS-CW (fiir Alkohole)
25m * (0,32 mm ID

80 - 140 °C mit 20 °C/min, danach 140 °C

260 °C
1ul

Ny

1:80
FID, 260 °C
7 min

Acetaldehyd
Ethanol
Isopropanol
Butanol (IS)
Acetoin
Acetat

1,8 min
2,2 min
2,6 min
3,2 min
4,6 min
6,4 min

(1-20 mmol/1)
(200-2000 mmol/l)
(Spitlldsung)

{60 mmol/1)

(1-20 mmol/T)
(1-20 mmol/)

Tab. 4.3: Gaschromatographische Analyse der Fermentationslosung

- L

Z.213

J2.67

365t

4.68

6.491

3.212

Abb. 4.1: Chromatogramm der gaschromatographischen Analyse bei der Ethanolfermentation
mit Zyrmomonas mobilis
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4.2.6 Laktat

Laktat wird in einem HPLC-Ionenchromatograph mit automatischer Probenschleife und einem
Photometer als Detektor analysiert. Die Auswertung der Peaks beziiglich Fliche und Retentionszeit
wird mit einem Integrator nach vorheriger 1-Punkt-Eichung durchgefiihrt.

Die abzentrifugierte Fermenterprobe wird mikrofiltrierst und mit einem automatischen
Probenverdiinner auf 1/200 verdiinnt. Parallel zu jeder Probenserie wird eine Standardlosung
verdimnt und ebenfalls iiber die Siule geschickt (Tabelle 4.4).

Methode: Finsgulenanalyse

Siule: BIORAD Aminex HPX-87H (fiir org. Siuren)
Saulentemperatur: 40°C

Elutionsmittel: 0,02 n H,80,

Probevohimen: 100 pl

Detektion: photometrisch

Analysenzeit: 8 min

Retentionszeiten: Laktat 3,9 min (0,02-2,0 mmol/l)
{MeBbereich)

Tab. 4.4: Ionenchromatographische Analyse der Fermentationslosung

4.2.7 Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen

Die  Priparaiion  der mii  Mikroorganismen  bewachsenen — Triger  fiir  die
rasterelektronenmikroskopische Aufnahme (REM-Anfnahme) beginnt mit der Fixierung des
biologischen Materials durch eine mehrstiindige Behandlung mit einer 2,5 % Glutaraldehyd-
Medium-Losung. Nach der Fixierung wird die Probe zweimal mit destilliertem Wasser gewaschen,
um die Glutaraldehydiosung zu entfernen. Darauf folgt die Verdringung des Wassers in der Probe
durch steigende Konzentrationen Aceton beginmend bei 40 % bis zu 100 %. Um vollig
sicherzustellen, daB kein Wasser mehr in der Probe ist, sollte das wasserfreie Aceton am Ende dieses
Préparationsschrittes im Laufe von 24 Stunden mehrmals gewechseli werden. Die nachfolgende
’Kritische Punkt’-Trocknung wird mit flissigem CO, bei 50 bar durchgefithri. Nach 2 Stunden
Einlegen in fliissigem CO, wird die Probe erwirmt und die Druckkammer entspannt. Dirckt
anschlieflend wird das Préparat im Vakuoum mit Gold besputtert.

Die REM-Aufnahmen dieser Priparate wurden am Institut fiir Reaktorwerkstoffe (IRW) des
Forschungszentrums Jitlich durchgefithrt.
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5. Apparativer Aufbau und Durchilthrung der Versuche

5.1 Kontinuierlicher Rithrfermenter

Dic Durchfithrung der Untersuchungen zur Kinetik suspendierter Zymormonas mobilis Zellen und
die Anzucht von Biomasse fiir die Labor-Wirbelschichtreaktoren wurde in einem autoklavierbaren
Laborfermenter mit einem Arbeitsvolumen von 1,5 bis 4,5 1 durchgefiibrt (FlieBschema siehe Abb.
5.1).

Temperatur  (pT100), pH-Wert (pH-EinstabmeBkette) und Volumen (konduktiometrische
Niveansonde) werden mit sterilisierbaren Sonden erfaBt und auf fest vorgegebene Sollwerte
eingeregelt (Temperatur 30 °C, pH 50). Die Verweilzeit des Substrats im Fermenter wird
gravimetrisch iiber den in einem bestimmien Zeitramm angefallenen Ablauf bestimmt.

Der Abgasstrom wird zunichst iiber einen Abgaskiihler und einem Absorber (Kieselgel) geleitet,
bevor das wahrend der Fermentation gebildete CO, als Gesamtgas mit einem thermischen

MassendurchfhuBmesser bestimmt wird.

Dic Zu- und Ablaufstrome sind itber Thermofallen mit dem Fermenter verbunden. Die
autoklavierten Substratvorlagen, deren Einzelbestandteile nach dem getrennten Autoklavieren steril
incinander iiberfithrt werden muBten (siche Abschnitt 4.1), werden mit Hilfe von Sterilkupplungen

unter der Flamme gewechselt.

Die Ethanolfermentationen von synthetischem Glukosemedium mit Zymomonas mobilis im
Riihrkessel wurden mit einem Inocculum von 5-10 % zundchst im Batch-Betrieb gestartet. Am Ende
der exponentiellen Wachstumsphase erfolgte dic Umstellung auf den kontinuierlichen Betrieb. e
Konzentrationen an Glukose, Ethanol und Biomasse im Fermenter wurden off-line erfaflt (siche
Abschnitt 4.2}.

Dic Aufnahme der FlieB-Gleichgewichtsdaten erfolgte beginnend bei kurzen Verweilzeiten in der
Nzhe des Auswaschpunktes. Hierzu wurde jeweils eine Verweilzeit vorgegeben und nach 4-5
hydraufischen Verweilzeiten wurden fiir mindestens cine hydraulische Verweilzeit die
Konzentrationen an Glukose, Ethanol (und Nebenprodukte) und Biotrockenmasse, sowie der
Ablaufstrom wnd der Gasvolumenstrom mehrmals bestimmt, Frst wenn die Abweichung der
MeBwerte innerhalb der MeRBfehlerabweichung lag, wurde eine nene Verweilzeit vorgegeben.

Zur Aufkonzentrierung von Zymomonas mobilis Zellen im Fermenter wurde ein Querstrom-
Mikrofiitrationsmodul mit einer Fliche vor 0,1 m? im Bypass geschaltet, In dieser Betriebsweise
fungierte die Filtratpumpe als Ablaufpumpe. Das System wurde so ohne zusitelichen zellbaltigen
Ablauflstrom maximal 24 Stunden betrieben, bevor die Zellen abgeerntet wurden.
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Abb. 5.1: FlieBschema des Laborfermenters zur Ethanolfermentation
(Ziffern beziehen sich auf Geriteliste, siche Anhang 10.4).
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52 Biskontinunierliche Serptionsversuche

Die Sorptionseigenschaften von ruhenden Zymomonas mobilis Zellen an unterschiedliche
Sinterglasmaterialien wurden in diskontinuierlichen Sorptionsversuchen ermittelt.

Hierzu wurden jeweils 25 ml einer 2-fach gewaschenen Zellsuspension von Zymomonas mobilis
Bakterien auf 5 g trockenes Sinterglas in einem 100 ml Schiittelkolben gegeben, Nach dem Messen
der optischen Dichte zum Start des Versuchs wurden die Schiittelkolben bei Raumtemperatur auf
einen Schiittler mit 80 U/min gerithrt. Die Abnahme der optischen Dichte wihrend der Versuchszeit,
korrigiert mit dem Blindwert ohne Sinterglas, erfolgt aufgrund der Sorption der Zellen an die

Sinterglascberfliche.

53 Labor-Wirbelschichtanlage

53.1 2,21 Wirbelschichtreaktor

FLANSEH BIOENGINEER
14— NW 100 491
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Abb. 5.2: Konstruktionszeichnung Labor-Wirbelschichtreaktor

Apparativer Anfban und Durchfithrung der Versuche 31




Der entwickelie, autoklavierbare Labor-Wirbelschichireaktor (siche Abbildung 5.2} bestcht aus 4
Komponenten: Einem konischen Verieiler am unteren Ende der Reaktionszone, einer zylindrischen
Reaktionszone in der das Trigermaterial durch den Umlaufstrom fluidisiert wird, einem Abscheider
am oberen Ende der Reaktionszone und der Umlaufpumpe.

Der Verteiler am unteren Ende der Reaktionszone dient der gleichméBigen radialen Verteilung des
Fluidisierungssiroms. Er ist als 60° Konus ausgebildet, in dessen Spitze der Umlaufstrom itber ein
seithich angebrachtes, gebogenes Glasrohr zentral eingetragen und durch den Konus umgelenkt wird,
Zur gleichmifigen Verteilung des Flitssigkeitssiroms ist der Konus mit Vollglaskugeln von 8 mm
Durchmesser gefullt. Hierdurch ist auf der einen Seite ein Durchfallen des Trigermaterials in die
Konusspitze bei Reaktorstilistand verhindert. Auf der anderen Scite kGmen einzelne in den Umlauf
mitgeschleppte Trigerieilchen die Verteilerschiittung problemlos passieren.

Die Reaktionszone (Wirbelschicht) mit einem Durchmesser von 50 mm und einer Hohe von 600 mm
ist mit dem fluidisierten Trigermaterial gefitllt. Als Trégermaterial werden offenporige
Sinterglaskugeln (SiranR, SCHOTT-Glaswerke Mainz) mit einer Porositit von 55 95, einer
Porengrofie kleiner 120 pm und einem Durchmesser von 1-2 mm eingesetzt.

Der Abscheider am oberen Ende der Reaktionszone dient der Phasentrennung Fest-Fliissig-Gas.
Hierzu wird zum einen der Durchmesser verdoppelt, um die Leerrohrgeschwindigkeit der Flissigkeit
herabzusetzen. Die Aufweitung erfolgt erneut mit einem Offnungswinkel von 60°, um ein
Zuriickgleiten von mitgeschlepptem Trigermaterial in die Wirbelschicht zu gewihrleisten. Zusétzlich
ist im Reaktorkopf ein Hohlzylinder eingelassen, um eine definierte Stromungsfithrung zu erzwingen,
Die Flilssigkeit stromt im Hohlzylinder senkrecht nach oben und kamn lediglich durch 2
gegenitberliegende Offnungen in den AuBenraum gelangen. Der Flissigkeitsablauf ist nun um 90°
versetzt, so daB mitgeschlepptes Trdgermaterial im AuBenranm, der als integrierter Sedimenter
wirkt, abgeschieden werden kann. Der abgeschiedene Triger wird durch eine ringformige
Spaltoffnung zwischen Reaktorwand nnd Hohlzylinder in die Wirbelschicht zuriickgefiihrt.

Als Umlanfpumpen wurden zwangsfordernde Schlauchpumpen eingesetzt, die bei der Wahl
geeigneter Schlauchmaterialien (Mapren) die Anforderungen an  Sterilisierbarkeit und
zerstdrungsfreien Feststoffiransport gewéhrieisteten.

Als Fermenterdeckel wurde ein Standardbioreaktordeckel mit 3 25mm Normstutzen und 6 19mm
Normstutzen zur Aufrahme von entsprechenden Bioreaktorsonden und Anschluflteilen eingesetzt.

53.2  Hydraulische Charakterisierung

Zur Charakterisierung des Verweilzeitverhaltens des Labor-Wirbelschichtreaktors wurde der
kontinuierlich betriebenen 2-Phasen Wirbelschicht (fest-flissig) cine Sprungfonktion aufgeprégt.
Gemessen wurde die Anderung der Leitfahigkeit einer NaCl-Losung im Wirbelschichtreaktor, wenn
auf kontinuierlichen Betricb mit dejonisiertem Wasser umgeschaltet wurde.

Anus der Bilanzgleichung fiir einen ideal durchmischten Reaktor 148t sich die normierte Funkiion der
Konzentrationsinderung itber der ProzeBzeit bei Aufgabe einer Sprumgfunktion wie folgt

formulieren:
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Hbhe/Durchmesser, - 12
Trigermenge, kg 0,43
Leerrobrgeschwindigkeit, m/h 62
Zulaufsirom, Ih 405
Umilaufzahl, - 30

Abb. 5.3: Verweilzeitverteilung im Labor-Wirbelschichtreaktor (Sprungantwort)

Entsprechend dieser Gieichung wurde die normierte Verweilzeit 8 mit einem Rosenbrock-
Algorithmus an die MeBwerte angepafit (Opti, GIESECKE 1987). Die normierten MefBwerte und
die Modellicrung, sowie die zugehdrigen Betriebsdaten sind in Abbildung 5.3 wiedergegeben.

Als Ergebnis der Optimierung wurde eine mittlere Verweilzeit von 0,5055 h berechnet
(Standardabweichung 1,36*10'4 h). Diese weicht betrichtlich von der aus Reaktorvolumen durch
Zulaufvolumenstrom berechneten Verweilzeit von 0,54 h ab. Das tatsachlich von der fliissigen Phase
durchsirémte Reaktorvolumen ist also kleiner. Berficksichtigt man das Trégervolumen, was sich bei
ciner Materialdichte (Glas) von 2,7 kg/l aus der eingefilllten Sinterglasmenge berechnen liBt, so
erhilt man eine hydraulische Verweilzeit von 0,50 h, was praktisch mit der berechneten Verweilzeit
iibereinstimmt. o :'

Der Labor-Wirbelschichtreaktor zeigt also bei dieser relativ hohen Umlaufgeschwindigkeit uy von 62
m/h als Fest-Fliissig-Wirbelschicht selbst bei einer Verweilzeit von 1/2 Stunde noch nahezu ideales
Rithrkesselverhalten.
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53.3  FlieBschema der Labor-Wirbelschichtanlage

Der Aufban der gesamten Labor-Wirbelschichtanlage ist in Abbildung 54 schematisch
wiedergegeben, ein Photo des Anlagenautbaus zeigt Abbildung 5.5.

Bei den Versuchen unter definierten Bedingungen mit synthetischem Glukosemedinm wuarde das
Substrat in sterilisierbaren Druckbehiltern mit einem Volumen von 120 bis 200 | vorgelegt und mit
einer Dosierstrecke prizise in den Wirbelschichtreaktor dosiert.

Als Durchfluflmesser wird bei einer solchen Dosierstrecke cine empfindliche Waage eingesetzt, auf
der ein sterilisierbarer Zwischenbehalter installiert ist. Zwischen Waage und Dosierpumpe ist ein
Interface mit einem Mikroprozessor geschaltet, der die Dosierpumpe entsprechend der gemessenen
Gewichtsabnahme auf einen vorgegebenen Sollwert stevert. Ist ein bestimmter, vorgegebener
minimaler Fiillstand des Zwischenbehilters erreicht, wird der Behélter durch cine schnelle
Auffiillpumpe wieder auf einen vorgegebenen maximalen Fiillstand aufgefiiflt.

Das sterile Substrat gelangt iiber eine Thermofalle, die mit einer Anstechgarnitur verschen wurde, in
den Wirbelschichtreaktor, um bei Dauerversuchen ein Zuriickwachsen von Zymomonas mobilis
Bakterien in die Vorlage zu verhindern, Die Zufithrung erfolgt direkt iiber dem Ansaugstutzen des
Umlaufstroms, so dali das frische Substrat sofort in die Reaktionszone transportiert wird.

Im Umlauf befindet sich die Korrekturmitteldosierung (5n NaOH), wobei die Moglichkeit besteht,
die sterilisierbare pH-Elektrode durch ein Ventil vom Wirbelschichtreaktor zu tremnen (siche
Anhang Abb. 10.4). Dies ist notwendig, um beim sterilen Trocknen des Wirbelschichtreaktors ein
Austrocknen der Glasmembran und damit eine Zerstorung der pH-Einstabmefkette zu verhindern.
Zur pH-Regelung wird standardmiBig ein Impulsléingen-Proportionalregler verwendet.

Am Stahldeckel des Wirbelschichtreaktors sind eine konduktiometrische Niveausonde zur
kontinuierlichen Messung des Fiillstands und ein Widerstandsthermometer zur Messung der
Reaktortemperatur angebracht. Das Signal der Niveausonde wird fiber ein Interface dem auf einem
Personal-Computer mstallierten MeBdatenErfassungs- und Avswerte-System (MEAS) {ibermittelt
und von diesem System wird die Ablanfpumpe kontinuierlich geregelt.

Das Signal des Widerstandsthermometers wird direkt zur Regelung eines Thermostaten benutzt, der

den Wirmetauscher der gesamten Reaktionszone thermostatisiert.

Durch den Reaktordeckel werden zusitzlich die Abgasleitung, die Ablaufleitung und das
Druckausgleichsystem zur Sterilisation, bestehend aus einem Sterilfilter fir Gase und cinem
Handventil, gefiihrt.

Das wihrend der Fermentation gebildete CO, wird zunéchst zur Kondensatabscheidung durch einen
Elektrogaskiihler (4 °C) geleitet. Vor dem Elektrogaskithler befindet sich an der Abgasleitung die
Uberdrucksicherung, ein zur Bildung einer Sterilgrenze mit 70 % Propanol gefiilltes U-Rohr. Nach
der Kondensatabscheidung wird das Abgas durch einen mit Kieselgel gefiillten Absorber zur
vollstandigen Trocknung des Gasstroms gefithr, bevor mit einem auf 100 % CO, geeichten
thermischen Massendurchflulmesser der Gasvolumenstrom bestimmt wird.
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Abb. 5.4 FlieRschema der Labor-Wirbelschichtanlage

(Ziffern beziehen sich auf Geriteliste, Anhang 10.4).

Apparativer Aufbau und Durchfithrung der Versuche 35




Abb. 5.5: Photo der Labor-Wirbelschichtanlage
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Der Ablaufstrom wird dem Reaktor iiber ein senkrecht angeordnetes Saugrohr aus dem AuBlenraum
des Abscheiders entnommen. Der Durchmesser des Saugrobhrs wurde so grof gewihlt, dafl ein
Absaugen von noch nicht sedimentierten Trigermaterial nicht moglich ist, so dafl ein Ausiragen von
Sinterglastrigern verhindert wird. Avch im Ablaufstrom ist als Sterilgrenze eine Thermofalle
installiert, um bei Dauerversuchen ein Eindringen von Kontaminationskeimen tiber die Ablaunfleitung

zu verhindern.

Am Reaktorkopf wird noch cin weiterer Stoffstrom entnommen, der Bypasstrom, der wieder in den
Umlaufstrom eingespeist wird. Dieser Bypass dient der Entnahine von feststoffreiem Filtrat zur
Analyse des Reaktorinhalts. Hierzu ist an der Entnahmestelle zundchst ein Vorfilter aus Teflon
angebracht, daf} zur 100 %igen Abscheidung von Trigermaterial dient. Dieses Vorfilter besteht aus
einem vorne verschlossenem Teflonrohr, an dessen vorderen Teil Bohrungen mit Durchmesser von
0,8 mm tiber dem gesamten Umfang verteilt sind. Um ein Verstopfen zu vermeiden, wird dieses
Vorfilter durch eine Richtungsumkehr der Bypasspumpe (fir 3 Sekunden alle 2 Minuten)
riickgespiilt. Der nun trigerfreic Medienstrom wird durch ein Querstrom-Mikrofiltrationsmodul
gepumpt. Das iibertretende zelifreie Filtrat wird mit ¢iner Schlauchpumpe abgesaugt und den on-line

Analysengeriiten zugefiihrt.

Bei der Kaskadierung von 2 Wirbelschichtreaktoren wird der Ablauf des ersten Reaktors unter
Ausschaltung der Thermofallen direkt in den 2. Wirbelschichtreaktor gepumpt. Ansonsten ist die
Anordnung der peripheren Einrichtungen identisch,

Zur ingterilen Umsetzung von Abfallsubstrat wurde die insterile 60 1 Vorlage und das gesamte
Dosiersystem in einen Kithlschrank gestellt und aunf 5 °C gekiihlt, um eine zu starke, unkontrollierte
Vormetabolisierung des Abfallsubstrates durch Fremdkeime zu verhindern.

54 Technikums-Wirbelschichtaniage
541 551/ 501 Wirbelschichtreaktoren

Der zum  Labor-Wirbelschichtreaktor  geometrisch  dhnliche  (h/d=12) Technikums-
Wirbelschichtreaktor ist ebenfalls ein Glasreaktor, der jedoch nicht fiir den Sterilbetrieb konstruiert
wurde. Die Technikums-Wirbelschichtreaktoren sind modular aufgebaut (siche Abb. 5.6).
Prinzipiclle Unterschiede im Grundaufban zom Labor-Wirbelschichtreaktor sind seitliche Stutzen,
die in regelmiBigen Abstinden an der 1,8 m hohen Reaktionszone angebracht sind, und ein anderer

Flissigkeitsverteiler.

Als Verteiler wurde ein ‘Parallelschlitz-Plattenverteilerboden’ eingesetzt, der weitgehend eine liber
dem Guerschnitt homogene Verteilung des Fluidisiernngsstroms gewihrleistet (KEIM 1990).

Die Konstruktionszeichnungen der Finzelteile des Wirbelschichtreaktors sind im Anhang 10.3
wiedergegeben. Zur festen Verrohrong der Technikums-Wirbelschichtreaktoren sind Norm-
Glasverrohrungen DN 25 verwendet worden, wie sie im Chemieanlagenban eingeseizt werden.

Der Hohlzylinder im Kopf des Reaktors verfiigt bei den Technikums-Wirbelschichireakforen
lediglich iiber eine Offnung zum AuBenraum. Das Absaugrohr des Umlaufstroms ist um einen
Winkel von 180 ° versetzt, wn die Sedimentationszone zu verldngern.
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Der Umlaufstrom wird {iber eine Absauglanze dem Aufenraum des Reaktorkopfs entnommen. Die
Zufithrung und Entnahme aller Stoffstrome des Technikums-Wirbelschichireaktors mit Ausnahme
des Gasstroms ezfolgt im Umlauf, so daff der Reaktordeckel ans Glas lediglich zur Aufnahme von
Sonden (pT100, Niveausonde) nnd der Befestigungen des Hohlzylinders dienen muf.

54.2 Hydraulische
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Abb. 5.6: Skizze der Technikums-Wirbelschichtreakioren

(LangenmaBe in m, Ziffern bezichen sich auf Konstruktionsskizzen Anhang 10.5).

Dies hat seine Ursache in der Halbierung der Umlaufzahl im Technikums-Wirbelschichtreaktor im
Vergleich zum Labor-Wirbelschichtreaktor und in der nm den Faktor 3 verldngerten Reaktionszone,
durch die eine mefbare Signalverzégerung von 3 Minuten zwischen Sprungaufgabe am
Reaktoreingang und Antwortsignal am Reaktorausgang entsteht.

Die Korrektur der aus Reaktorvolumen durch Zulaufvolumenstrom berechneten Verweilzeit (1,15 h)
mit dem Feststoffanteil iefert mit 1,08 h nicht dic erwartete Naherung.
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Volumen Reaktor, | 55 (50) — Anpassung

50.80 O Messwerte
Volumen exp. Bett, 1 30 (25) 5

o
Hohe exp. Bett, m 18 (14 0.60
Hohe/Durchmesser, - 12 (9,3)
Trigermenge, kg 86 0 0.40
Leerrohrgeschwindigkeit, m/h 40 40
0.20
Zulanfstrom, Ih 48
Umlaufzahl, - i5 0.00
Y

Abb. 5T Verweilzeitverteilung im 55 1 Technikums-Wirbelschichtreaktor (Sprungantwort),

Werte in Klammer bezichen sich auf den 50 | Technikums-Wirbelschichtreaktor

543  FlieBschema der Technikums-Wirbelschichtanlage

Der Aufbau der gesamten einstufigen Technikums-Wirbelschichtanlage ist in Abbildung 5.8
schematisch wiedergegeben, ein Photo des 2-stufigen Anlagenaufbaus zeigt Abbildung 5.9.

Fiir den Anfahrvorgang ist die Technikums-Wirbelschichtanlage mit 2 Dosicrsysiemen ausgestatiot
worden. Uber den Zulauf 1, der aus 2 auf 5 °C gekiihlten 1 m> Tanks und ciner gekithlten
Dosierstrecke besteht, wird die Nahrsalz- und Vitaminlosung (nicht steril) in die Technikums-
Wirbelschichtanlage gepumpt. Parallel dazu wird iiber Zulauf 2 ein in 300 | Behéltern angesetztes
Glukosekonzentrat (600 g/l) in die Wirbelschichtanlage dosiert. Beide Stoffstréme werden kuxz vor
dem ersten Wirbelschichtreaktor vermischt und der pH wird mit 45 % NaOH aufl 5,0 vortitriert.

Bei der insterilen Umsetzung des Abfallsubstrats wird lediglich die gekithlte Dosierstrecke
eingesetzt.

Die Zu- oder Abfuhr aller Stoffstréme des Technikums-Wirbelschichtreaktors mit Ausnahme des
Abgasstroms erfolgt im Umlauf. Um Kurzschliisse zu vermeiden, ist in Stromungsrichtung folgende

Reihenfolge eingehalten worden:

Direkt nach dem Absaugen des Umlaufstroms aus dem Reaktorkopf wird der Bypasstrom iiber ein
Vorfilter aus Stahl (0,8 mm Bohrungen) zur Trégerabscheidung entnommen, Nach dem Durchlaufen
eines Querstrom-Mikrofiltrationsmoduls zur Erzeugung eines feststoffreien Filtratsiroms fiir die on-
line Analytik von Substrat und Produkten wird der Bypasstrom wieder dem Umlauf zugefithrt.
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Abb. 5.8: FlieBschema der Technikums-Wirbelschichtanlage

(Ziifern beziehen sich auf Geriteliste Anhang 10.4).
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Abb, 5.9: Photo der 2-stufigen Technikums-Wirbelschichtanlage
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Danach folgt der Anschluf} fiir das Ablaufrohr, wobei der Ablauf entgegen der Schwerkraft erfolgt,
um ein unkontrolliertes Austragen von unter Umstinden im Umlauf mitgeschlepptem

Trigermaterial zu vermeiden,

Vor der Umlaufpumpe erfolgt zom einen die Zuofithrung des Korrekturmittels (45 %% NaQH) und
zum anderen die Zofuhr des Substrats.

Als Umlaufpumpe wird erncut eine zwangsfordernde Schlauchpumpe cingesetzt.

Zwischen Umlaufpumpe und Verteiler werden der pH-Wert mit einer pH-EinstabmeBkette und der
Volumenstrom des Umlaufs mit einem induktiven Durchflulmesser gemessen.

Im Reakiorkopf erfolgt dic kontinuierliche Messung des Reaktorvolumens durch eine
konduktiometrische  Niveausonde und die Messung der Temperatur mut einem
Widerstandsthermometer. Das Signal der Niveausonde wird vom installierten MefdatenErfassungs-
und -AnswerteSystem (MEAS) zur Regelung der Ablanfpumpe verwendet. Mit dem Signal des
Widerstandsthermometers wird der Thermostat geregelt, der die Temperatur des Wirmetauschers

direkt um die Reakiionszone einstellt,

Zur Bestimmung des Abgasvolumenstroms werden Experimentier-Priifgaszdhler (nasse Bauart)
verwendet, Vor der Volumenstrommessung wird die Uberdrucksicherung, erneut ein mit Fliissigkeit

gefiilltes U-Rohr, an die Abgasleitung angeschlossen.

Bei der Kaskadierung von 2 Wirbelschichtreaktoren wird der Ablauf des ersten Reaktors direkt in
den 2. Wirbelschichtreaktor gepumpt. Ansonsten ist die Anordnung der peripheren Einrichtungen

identisch.

55 On-line Datenerfassung und ProzeBregelung

Der on-line Einsatz eines Polarimeters zur Bestimmung der aktuellen Substratkonzentration
(Glukose) und eines Gaschromatographen zur Bestimmung der Konzentrationen an Produkt
(Ethanol) und Nebenprodukten (Acetaldehyd, Acetoin, Acetat), erfordert eine Automatisierung der
bei off-line Messungen manuell vorzunehmenden Arbeitsschritte.

Dies wurde mit der in Abbildung 5.10 schematisch wiedergegebenen Ventilschaltung erreicht:

Mit dicser Anordoung werden 2 Melstellen an die on-line Analysengerite angeschlossen. Es sind bei
jeder Funktionseinheit jeweils 2 3/2-Wege-Magnetventile parallel angeordnet, so dafi sich die Ventile
die meiste Zeit im stromlosen Zustand befinden. Die Schaltung der Ventile erfolgt rechnergesteuert,

Der Schlauch-Innendurchmesser betrégt 0,5 mm (Material: Teflon oder Maprene).

Der aktuelle Filtratsirom wird zunfichst mit der Filtratpumpe iiber eine Blasenfalle gepumpt, um
Gasblasen, die aufgrund der COz-ﬁbcrséttigung des Filtrats stindig entstchen, abzntrennen. Das
blasenfreic Filtrat wird mit einer Mehrkanalschiauchpumpe, deren Gesamt-Forderstrom geringer als
bei der Filtratpumpe ist, in 2 den jeweiligen MeBgeriten zugehorige Stréme aufgeteilt.
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Dem Filtratstrom fiir den Gaschromatographen wird mit derselben Mehrkanalschlauchpumpe ein
. gleichgrofer Strom mit Internem Standard (Butanol 60 mmol/l) und 0,5 n HCI beigemischt. Dieses
Gemisch wird durch die Funktionseinheit GC-Spiilung gepumpt, bevor es in eine DurchflulSkivette
gelangt, aus der die Probe mit einem one-shot sampler gezogen wird. Nach jeder Injektion werden
die Magnetventile der Funktionseinheit *GC-Spiilung’ von der GC-Software PCI geschaltet und die
DurchfluBkiivette mit einem Propanol/Wasser-Gemisch gefilllt, wm die Injektionsnadel zu spiilen.
Diese Spiilung ist notwendig, um die alte Probe vollstandig aus der Nadel zu entfernen und um die
Korrosion der Injektionsnadel durch Probenreste zu verhindern. Ist die Funktionseinbeit 'GC-
Spiilung’ stromlos, so wird die Spillljsung lediglich im Kreis gepumpt.

Der Filtratstrom fiir das Polarimeter wird ohne weifere Behandlung durch die Funktionseinheit
"Polarimeterspiilung und -kalibrierung’ gepumpt und der thermostatisierten Durchflul3kiivette des
Polarimeters (Linge 0,1 m, Volumen 1 ml) zugefithrt. Zur chemischen Sterilisation und zur
Korrektur der Nullpunktsdrift des verwendeten Polarimeters werden in regelméBigen Abstanden die
Magnetventile der Funktionseinheit "Polarimeterspiilung und -kalibrierung’ geschaltet und 0,5 n
NaOH durch die Schliuche und die Durchfluikiivette des Polarimeters gepumpt.

Die Mefsignale des Gaschromatographen und des Polarimeters werden iiber ein Siemens SMP-
Interface, daB auch die Daten aller anderen MeBgeriite (siche Abb. 5.4 und 5.8) wandelt und digital

bzw. analeg dem Prozeflrechner dbermittelt.

Zur Mefidatenerfassung und ProzeBsteuerung werden bei 2 Wirbelschichtreaktoren bendtigt:

. 14 Analogeingiinge (3 * pH-Wert, 2 * Temperatur, 2 * Niveau, 2 * Gasvolumenstrom,
2 * Umlaufvolumenstrom, 2 * Korrekturmittelverbrauch und 1 * Polarimeter),

- 2 Analogausgiinge zum Regeln von 2 Ablaufpumpen
° 3 Y24 Schnittstellen zum Datentransfer von GC und 2 Dosiersystomen
o 7 Relaisausginge zum Steuern von 4 Ventilen (on-line Analytik}),

2 Pumpen (Reversible Bypasspumpen) mnd GC (ein/ans) und
° 14 off-line Eingabemoglichkeiten.

Als ProzeBrechner wird ein Personalcomputer (IBM-AT) mit 640 kB RAM, 20 MB Festplatte,
Arithmetikprozessor und Hercuoles Graphics Card eingesetzt. Als Betriebssystem wird das Echizeit-
Multitasking-System ’Concurrent DOS’ verwendet.

Die zur Datenerfassung und ProzefSregelung eingesetzte, meniigesteuerte Software MEAS
(MeBdatenErfassungs-und AuswerteSystem, STEINKE 1987) bietet neben der MeBdatenerfassung
die Moglichkeit der direkten Auswertung der erfaBBten Daten. Somit kinnen die gewonnenen
ProzeBinformationen direkt zur ProzeBstenerung und -regelung verwendet werden, Hierzu dient
neben fest programmierten digitalen Reglern im wesentlichen ein Formelinterpreter.
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Das in diesem Formelinterpreter formulicrte Programm (sishe Anhang 10.6) fiir Labor- und
Technikums-Wirbelschichtanlage erfilllt folgende Funktionen:

. Steuerung des Analysenzyklus: Hierbei werden 2 MeBstellen (Reaktorl, Reaktor2) mit 2 on-
line Analysengeriten (Polarimeter, GC) iiber ein Zeitprogramm miteinander verkniipft.
Zusitzlich sind in den Zyklus die Spiilung der Durchfluflkiivetten und dic Rekalibrierung
des Polarimeters (Cauto-null’) integriert. Da beim GC die Ausgabe der MeBergebnisse
zeitverzdgert erfolgt (7 Minuten nach der Injektion) miissen die Daten der richtigen
ProzeBgroBe zugewicsen werden. Auch muR die Ubertragungsfunktion der Analysestrecke
beriicksichtigt werden, was bedeutet, daf} der 98 % Wert des neuen MeBsignals crst nach 6,4

Minuten erreicht ist.

° Berechnen von ProzeBvariablen: Es werden zur Datenerfassung, Stenerung und Regelung
der 2-stufigen Wirbelschichtanlagen 131 ProzeBvariablen bendtigt.

° Rekalibrierung des Polarimeters: Da eine Nullpunktsdrift des Polarimeters nicht direkt am
MeBgerit zu beheben war, wird zu Beginn jeden MeBzyklusses fiber eine Ventilschaltung 0,5
n NaOH, die keine Anderung des Drehwinkels bewirkt, in die Polarimeterkiivette gepumpt
und der so erhaltene "Nullwert” wird im folgenden Mefzyklus vom aktuellen Mefwert
subtrahiert (siche Abb. 5.11).
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Abb. 5.11: Kompensation der Nullpunktsdrift des Polarimeters
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Software-Filter fiir das Polarimetersignal: Trotz vorgeschalteter Blasenfalle werden immer
noch Gasblasen im Filtratstrom des Polarimeters heobachtet, was beim Durchtritt der
Gasblase durch die Polarimeterkiivettc zu ciner Verkiirzung des Strahlengangs und damit zu
einer starken Verringerung des Drechwinkels fithrt. Daher wird in diesem
Programmabschnitt kontinnierlich die erste Ableitung der letzien 6 (gemittelteten)
MeBwerte bestimmt und die MeBdatenzuweisung unierbrochen, falls diese ermittelte
Steigung einen bestimmten Wert unterschreitet, also eine Gasblase durch die Kiivette lauft.
Erst nachdem der alte MeBwert (mit einer Abweichung von 10 %) wieder erreicht ist, oder
ein Unterbrechungszeitranm von 3 Minuten iiberschritten wurde, wird die
MeBdatenzuweisung fortgesetzt (siche Abb. 5.12).

.
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J

o
o
I

Glukose, g/I

)
<
i

10—

Korrektur (Blasenfilter)

! 1 | | ; | I
.60 .80 1.00 1.20 140 160 1.80  2.00

Prozesszeit, h

Abb. 5.12: Demonstration Gasblasenkorrekiur (Software-Filter)

Regler zur Steverung des Umsatzes itber die Verweilzeit: Da die Regelstrecke
(Wirbelschichtreaktor und on-line Analytik) mit relativ grofien Totzeiten behaftet ist, wurde
zur Regelung des Umsatzes U durch die Verdnderang der Verweilzeit v des Substrats im
Reaktor ein PI-Regler in zeitdiskreter Form programmiert (siche Anhang 10.2).

Uber die wihrend des Prozesses jederzeit mogliche Variation des Verstirkungsfaktors
konnte die Empfindlichkeit des Reglers dem Prozesszustand angepaBt werden, Bei
Auftreten eines starken Uberschwingens der Regelstrecke ist die Empfindlichkeit zu hoch,
bei bleibender Regelabweichung ist die Empfindlickkeit zu niedrig.
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Photo der Prozefikontrolle der Wirbelschichtanlagen

Abb. 513
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Dic unten aufgefithrten Reglerparameter der Umsatz-Regelung sind bei Labor- sowic
Technikums-Wirbelschichianlage identisch, da die Verweilzeit + eine volumenunabhéngige

GrobBle darstelit.

Abtastzeit TO = 60 sec
Verstarkungsfaktor Kp = 2-5 -
Integrierzeit Ti = 1800 sec

s - Steuerung der Reaktorvolumina: Auch fiir diese Regelaufgabe hat sich cin PI-Regler

. bewahrt,
o - - Ritckspitlung von Vorfiltern zur Mikrofiltration: Diese verlduft nach einem iiber off-line
' Werte varierbaren Zeitplan.
s ' Vorlagekontrolle: Da die Substratzufiihrung vom Programm gesteuert wird, kann eine

einfache Bilanzierung zur Vorlagenkontrolle eingesetzt werden.

Abbildung 5.13 zeigt ein Photo der gesamten Einrichtung zur ProzeBkontrolle fiir die 2-stufige

Wirbelschichtanlage.
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6. Versuchsergebnisse und Diskussion

6.1 Voruntersuchungen zur Verfahrensentwicklung

6.1.1 Kinetik der Ethanolbildung von Zymomonas mobilis

Die Modellierung und Quantifizierung der Produktbildungs- und Wachstumskinetik von Zymomonas
mobilis dient als Grundlage zur konzeptionellen Umsetzung der Ziele dieser Verfahrensentwicklung

(siehe Abschnitt 2). Mit diesen Daten sollen das Potential reaktiontechnischer Ansétze abgeschatzt
und im Hinblick auf die Zielsetzungen sinnvolle Betriebsbereiche ermittelt werden.

Die Beschreibung der Kinetik von Zymormonas mobilis erfolgt mit den in Abschnitt 3.2 dargestellten
kinetischen Ansitzem

b= gy ¥ CJ(Ks+Cy+ CHKi) * (1-Co/Cp, ma)™ - M5 Y s max 3.11
Qg = W/ ¥ygmax T Mg 37
qp = /Y. xp,max + my, 3.8

Zur Bestimmung der Modellparameter wurden kontinuierliche Fermentationen mit Zymomonas
mobilis im Rithrkessel mit 2 verschiedenen Glukose-Zulaufkonzentrationen durchgefithrt und die
stationéiren Konzentrationen ermittelt (siche Abschnitt 5.1), Die Fermentationen erfolgten mit ¢inem

definierten, syathetischem Medium (siche Abschnitt 4.1),

Die mit dieser Fliefigleichgewichtsmethode im kontinuierlich betriebenen Rithrkessel zu
ermittelnden kinetischen Modellparameter unterscheiden sich prinzipicll von aus Batch-Versuchen
ermittelten Parametern. Dies hat seine Ursache darin, daBl das oben formulierte, nicht strukturierte
kinetische Modell nur bei balanciertemr’ Wachstum zulissig ist (SCHUGERL 1985). Dabei wird
Wachstum iiber ein Zeitintervall als balanciert angesehen, wenn alle extensiven Eigenschaften des
Systems mit der Zeit konstant sind, oder sich in derselben Weise dndern. Dies ist bei Batch-
Experimenten, besonders bei schnell metabolisierenden und wachsenden Mikroorganismen nicht der
Fall, wihrend diese Forderung im kontinuierlich betriebenen Rithrkesselfermenter im

FlieBgleichgewichtszustand erfiillf ist,

Im Chemostaten ist die spezifische Wachstumsgeschwindigkeit der Mikroorganismen gleich dem
Kehrwert der Verweilzeit, wie sich aus der steady-state Bilanz fir die Biomasse C, (siche Gleichung

3.13a) ergibt:
fr=D =y 6.1

Somit sind alle Variablen, dic in den kinctischen Ansétzen enthalten sind (C,, C, Cp’ ), exfalBbar.
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Abb. 6.1: Darstellung der Friragskoeffizienten Y, , Yxp’ Yps in Abhéngigkeit
der spezifischen Wachstumsgeschwindi)é?(eit
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Die Ermittlung der Modellkonstanten des maintenance Ansatzes (ms, m, Yoo max Yx b,m aX) erfolgi
mit der "PIRT-gleichung’, die sich aus der Definition der Ertragskoeffizienten ableiten 1af3t.

Y = (dC/dt) / (dCyde) = p/qq = D/ gq

Yoo = (D*YXS,maX) /(D +ms*Yxs,maX) 6.2
und in analoger Weise:
Yxp = (D*Yxp,max) / (D+mp*Yxp,max) 63

Die Anpassung der Modellkonstanten zur Minimierung der Fehlerquadratsumme zwischen
MeBwerten und Modell exfolgte mit Hilfe eines Optimierprogramms (OPTT, GIESECKE 1987). Als
Optimicralgorithmus wurde die Methode nach Rosenbrock eingesetzt. Damit wurden folgende
Werte fiir die Modellkonstanten ermittelt:

Modellkonstante Optimum

m 2.724 g Glukose/(g BTM * h)

m, 1.307 g Ethanol/(g BTM * h)
S 0.023 g BTM/g Glukose

Yxp,max 0.0514 g BTM/g Ethanol

(Standardabweichung Y : 13+107 glg; Yxp: 2541073 g/g)

Tab. 6.1: Modellkonstanten des Erhaltungsstoffwechsels

In Abbildung 6.1 ist die mit diesen Konstanten berechnete Abhingigkeit der Ertragskoeffizienten
von der spezifischen Wachstumsgeschwindigkeit dargestellt. Zusitzlich ist hier noch der Verlauf des
Produktertrags Yps’ der sich aus dem Quotienten von Yxs durch Yxp berechmen i,
wiedergegeben.

Der niedrige Wert fitr Yxs,max zeigt, daB Zymomonas mobilis maximal 2,3 % der umgesetzten
Glukose zum Aufbau nener Zellsubstanz verbraucht, die Selektivitat zur Bildung der Produkte - CO,
und Ethanol - also schr hoch ist, Dies ist auch der Grund dafiir, daB bei wachstumsentkoppelter
Produkibildung, wenn der Biomasseertrag gegen Null gehi, nur ein minimaler Anstieg der
Ethanolselektivitit ermittelt wird (siche Abb. 6.1): Die Produktselektivitit steigt von 45 % bei grofien
spezifischen Wachstumsgeschwindigkeiten lediglich auf maximal 48 %, wenn kein Wachstum mehr
erfolgt. Dieser Effekt ist meBtechnisch kaum zu erfassen, wic die Streuung der Mefwerte zu

erkennen gibt.
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Im Vergleich zu den in der Literatur fir Zymomonas mobilis angegebenen Selektivititen (siche Tab.
1.1) fallt insbesondere der hier mit synthischem Glukosemedium bestimmie, maximale Biomassertrag
mit 2,3 % gegeniiber 2,8 % deutlich niedriger aus. Dies hat seine Ursache in den unterschiedlichen
Medien, da bei den in Tab. 1.1 angegebenen Selektivitiiten die zusitzlich im Medium vorhandene C-

Quelle Hefeextrakt nicht beriicksichtigt wurde.

Modellkonstante Optimum

Fmax 0532 1/

Ks 0133 gl

Ki 913 gl

i3 0470 -

Cp,max : 72 g/l (Literatur)
{Standardabweichung p: 2,7% 1072 1/h)

Tab. 6.2: Modellkonstanten der Wachstumsgeschwindigkeit
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Abb.6,2: Spezifische Wachstumsgeschwindigkeit mit und ohne Inhibierungsanteile

in Abhangigkeit der Substratkonzentration im Chemostaten (Cyy = 127 g/l).
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Die Optimierung der Modellkonstanien des kinetischen Ansatzes filr die spezifische

Wachstumsgeschwindigkeit (Gleichung 3.11) erfolgte ebenfalls nach der Methode von Rosenbrock.
Hierbei wwrde fiir die maximale Ethanolkonzentration C max ab der kein Wachstum von
Zymomonas mobilis mehr beobachtet wird, ein Wert von 72 g/l vorgegeben (JOBSES/ROELS 1985),
um die Zahl der Anpassungsparameter zu verringern (siche Tab. 6.2). Im Chemostaten stellt dies
anch die im FlieRgleichgewicht maximal erreichbare Ethanolkonzentration dar.

In Abbildung 62 st die mit diesen Modellparametern berechnete spezifische
Wachstumsgeschwindigkeit u als Funktion der limitierenden Substratkonzentration im
FlieBgleichgewicht mit und ohne den Inhibicrungsanteilen aufgetragen. Da die stationire
Ethanolkonzentration im Chemostaten keine von der Glukosekonzentration unabhéingige Variable
darstelli, aber aufgrund der Produktinhibierung in die Kinetik mit einflieBt, miissen die steady-state
Massenbilanzen fir den Chemostaten miteinbezogen werden (siche Abschpitt 3.2.2). Die
Berechnung der stationéren Konzentrationen C, C,, Cp aus den 3 Massenbilanzgleichungen und
den kinetischen Ansitzen mit den oben bestimmten Modellkonstanten erfolgte iterativ mit dem
Simulationsprogramm STESTA (JOKSCH 1988).

Aufgrund des niedrigen Ks-Wertes von 0.133 g/l ist der EinfluB} der Substratlimitierung auf die
spezifische Wachstumsgeschwindigkeit oberhalb Glukosekonzentrationen von 5 g/l nicht mehr
signifikant. Auch die SubstratiiberschuBinhibierung beeinflult nicht signifikant die Kinetik der
Ethanolfermentation mit Zymomonas mobilis, wic am hohen Wert fiir die Inhibierungskonstante Ki
von 913 g/l feststellbar ist (siche auch Abb, 6.2).
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Darstellung der Wachstums- und Produktbildungskinetik von
Zymomonas mobilis in Abhingigkeit der Produktkonzentration
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Von entscheidender Bedeutung firr die Kinetik ist jedoch die Produktkonzentration. Dies wird im
Chemostaten besonders deutlich bei niedrigen Glukosekonzentrationen, was gleichbedeuntend ist mit
hohen Ethanolkonzentrationen. Hier ist die spezifische Wachstumsgeschwindigkeit um mehr als die
Hilfte verringert und steigt mit abnehmender Ethanolkonzentration an (siche Abb. 6.2).

Der Einflul der Ethanolkonzentration auf die Kinetik von Zymomonas mobilis unter nicht
substratlimiticrenden Bedingungen ist fiir eine feste Glukosekonzentration C, = 5 g/l (nicht
substratlimitierende Bedingungen) in Abb. 6.3 dargestellt.

Durch den Wert des Exponenten n von 0.47 ergibt sich nahezu eine parabolische Abnahme der
spezifischen Geschwindigkeiten mit zunehmender FEthanolkonzentration. Bis zu einer
Ethanolkonzentration von 55 g/l verringern sich die Reaktionsgeschwindigkeiter um 50 %. Danach
kommt es zu einem rapiden Abfall der spezifischen Geschwindigkeiten,

Da die gebildete Ethanclmenge streng mit dem umgescizten Substrat gekoppelt ist, ist im
Chemostaten  die  maximal im  Fliefgleichgewicht  vollstdndig  umsetzbare — Zulauf-

Glukosckonzentration C berechenbar:

s0,max

¥
8

Y . =m p’/ms == () 4798 g Bthanol / g Glukose;

ps
fiir Cp,m ax = 12 gl ergibt sich im FlieBgleichgewicht:
Cs{),max = 150 g/ Glukose.

Fir die eingesetzten Glukose-Zulaufkonzentrationen (127 g/l und 156 g/l) sind die gemessenen
stationdren Konzentrationen ond die modellierten Konzentrationsverlaufe itber der Durchilufirate in
Abb. 6.4 dargestellt,

Die Modellierung der Biomassckonzentration (die anderen Konzentrationen wurden zur Anpassung
der Modellkonstanten genuizt) zeigt cine gute Korrelation zwischen Modell und Messung. Im
Chemostaten lassen sich Biomassckonzentrationen von maximal 2,2 g/l erziclen. Der Einfiuf des
maintenance-Anteils ist bei niedrigen DurchfluBBraten an der abnehmenden Biomassekonzentration
deutlich zu erkennen. Der Auswaschpunkt liegt bei beiden Glukose-Zulanfkonzentrationen bei einer
Verweilzeit von etwa 2,5 Stunden. Das entspricht einer minimalen Verdopplungszeit von

Zymomonas mobilis von 1.73 h.

Die Beschreibung nichtstationdrer Zustinde ist mit dicsem nichit strukturierten Modellansatz
prinzipiell nicht mbglich, da als Information lediglich stationdre Paten eingeflossen sind (MOSER
1988).

Dies zeigt sich zmm einen darin, daB in  diskontinuierlicher Xultur weitaus hohere
Ethanolkonzentrationen erreichbar sind, als im Chemostaten (Cp, max = 72 &l). So konnten im
diskontinnierlichen Prozefs Ethanolkonzentrationen von bis zn 120 g/l mit Zymomonas mobilis
erreicht werden (BAJPAI/MARGARITIS 1985). Zum anderen kann es im kontinuierlichen ProzeB3
bei Ethanolkonzentrationen von rund 70 g/l zn Oszillationen der Konzentrationen an Biomasse,
Glukose und Ethanol kommen. Augenscheinlich ist zwar das Wachstum ab Ethanolkonzentrationen
von 72 g/l inhibiert, die spezifische Produktbildung aber noch konzentrations- und zeitabhingig
moglich. Diese kann im Chemostaten unter stationiren Bedingungen prinzipiell nicht erfaBt werden,
da der Biokatalysator ausgewaschen wird, wenn kein Wachstum mehr erfolgt.
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Abb. 6.4: Steady-state Konzentrationen in Abhéngigkeit der Durchflufirate im Chemostaten,

Vergleich Messung - Modell
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Zur Modellierung des instationdren Verhaltens miiiten also noch weitere Differentialgleichungen
formuliert werden (JOBSES et al. 1986; SCHURBUSCHER 1990). Zur Charakterisierung von
Betricbszustinden im kontinuierlichen System reicht der beschriebene Ansatz jedoch vollsténdig aus.

Das Erstellen von Kohlenstoff-Bilanzen dient der Uberpritfung der durchgefithrten Messungen und
der angesetzten Bilanzgleichungen. Hierzu werden die den Reaktor verlassenden Stoffstréome
(Glukose, Ethanol, Biomasse, CO,-gasformig, CO,-gelost) als Kohlenstoft-Stréme formuliert und
auf den in den Reaktor gelangenden Kohlenstoff-Strom bezogen. Der als geldstes CO, den Reaktor
verlassende Kohlenstoffstrom wird iber Henry-Gesetz und Kohlens#uregleichgewicht abgeschitzt,
wobel in erster Néherung die Ionenstdrke nicht berficksichtigt wird:

Ccoz = Khcoamno * Pooy (Henry-Gesetz)

wobei: p = 1 bar (Umgebungsdruck),
Co2

L=} 3*
Khooppao@30°C) = 29.28 mol/(m”*bar)

Co = Cogp * (L + KUCy+) + KI*K2)/(Cyy +)?)
(Kohlensduregleichgewicht)

wobei: K1(30°C) = 4544*10°7  mol/l
K2(30°C) = 5153*10"11 moljl

(SONTHEIMER et al. 1980).

Der Kohlenstoffanteil der Biomasse wurde iiber Elementaranalyse zn 39 9% ermittelt.

Das Ergebnis dieser Kohlenstoff-Bilanz fiir den Chemostaten ist in Abbildung 6.5 dargestellt. Bei
vollstindigem Umsatz gehen 60 % des cingesetzten Kohlenstoffs in das Zielprodukt Ethanol,
wihrend 30 % als CO, den Reaktor verlassen. Maximal 2 % des Kohlenstoffs finden sich in der
Biomasse wieder. Die Bilanzliicke von hochstens 8 % unter substratlimitierenden Bedingungen hat
ihre Ursache in der Vernachlissignng von nicht dedektierten Nebenprodukten und Lyseprodukten.

Die Berechnung der Kohlenstoffselektivitat erfolgt, indem nicht auof die zugefiihrte
Kohlenstoffmenge, sondern auf die numgesetzte Kohlenstoffmenge bezogen wird. Hierbei bietet sich
die Moglichkeit, die pebildeten Produkimengen aufzuspalten in wachstumsgekoppelte und vom
Erhaltungsstoffwechsel verursachte Produktbildung (siehe Abb. 6.5). Dabei wird deutlich, daf} selbst
am Auswaschpunki noch 10 % des umgesetzten Kohlenstoffs {iber den Erhaltungsstoffwechsel in das

gebildete Ethanol fliefen.

56 Versuchsergebnisse und Diskussion




L0
1]
e ®
w O 0
2 £l o ) O
25| 8| o
P e | L 9]
T 44 T T I O 1Y O . .
e E » §
N % ® S G
N2 - g | @ g2 -
/ \ o £ w5 g ¢
\ ZZ 296 g B £ 0
O T o o= nF O
O XX -9
7 < L SRS ess <
< et a ettt et e et et e ite byt tetety
o 000000000000'0000 0 000000000’0 000 e 0’000‘ e
Ko

atetetets!
OO

&5
oteteletetelatetete!
et et ata et t et etetatetels!
ofateteloleletetetetetetotatetete!
oAt oo e tel ettt tete!
otatotetet et tatatetetetoatetets J
IR SRR
e e st ety ta ettt totatatatetate?
R RS RS
R ORI

1 I
.200 .300
Durchfiussrate, 1/h

1
.100

Ethanol—maeaintenance

| N IR S S| _
C OO 000000 O
ON O NS M N N)

20-
10-
o

% ‘lleJuy—}101SUS|YO0Y % ‘IDHAI 8IS~ 0}SUB[YOY)

Versuchsergebnisse und Diskussion 57

Kohlenstoffbilanz und Kohlenstoffselektivitat im Chemostaten (modelliert, C g = 127 gl

Abb. 65




6.1.2 Einfluf} von Laktat auf Wachstum und Produkibildung von Zymomonas mobilis

Laktat als Kontaminationsprodukt nicht steril betriebener Fermentationen mit suspendierten
Zymomonas mobilis Bakterien fithrt zu ProzeBinstabilititen. Hierbei spielt offenbar das
Vorhandensein weiterer von Zymomonas mobilis nicht verwertbarer Kohlenstoffquellen eine Rolle
(BRINGER/SWYZEN 1984). Bei sterilen kontinuierlichen Fermentationen von Zymormonas mobilis
mif Glukose als einziger Kohlenstoffquelle konnte vnter substratlimitierenden Bedingungen gezeigt
werden, dafl einmalige Kontaminationsstofe lediglich tempordre Stérumgen hervorrufen
(GROTE/ROGERS 1985).
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Abb. 6.6: Relative Anderung der spezifischen Geschwindigkeiten von Zymormonas mobilis

in Abhéngigkeit der Laktatkonzentration (r = 5,93 b; C_y = 100 - 150 g/l)

Um den Einflu} von Laktat auf Wachstum und Produktbildung von Zymomonas mobilis zu
untersuchen, wurden kontinuierliche Fermentationen im  Chemostaten mit steigenden
Laktatkonzentrationen im Medium durchgefithrt. Die im FlieBgleichgewicht gemessenen spezifischen
Geschwindigkeiten bei unterschiedlichen Glukose-Zulaufkonzentrationen (100 - 150 g/F) wurden auf
die laktatfreien spezifischen Umsetzungsgeschwindigkeiten bezogen und iber der
Laktatkonzentration im Chemostaten bei fester Verweilzeit aufgetragen (siche Abb. 6.6).

Prinzipiel] 146t sich feststellen, dafl die spezifische Produktbildungsgeschwindigkeit nicht in dem
MaBe durch Lakiat gehemmt wird, wic dic Wachstumsgeschwindigkeit. Bei 10 g/l Laktat im
Fermenter verringert sich die spezifische Produkibildungsgeschwindigkeit um 10 %, wihrend dic
Wachstusnsgeschwindigkeit um 50 % verringert ist. Wird die Verweilzeit verdoppelt, so verringert
sich die spezifische Wachstumsgeschwindigkeit sogar um 60 - 70 % (micht dargestellt). Diese
besondere Hemmung des Wachstums von Zymomonas mobilis durch Laktat kann im Chemostaten,
wenn eine Konkurrenzsituation zwischen Zymomonas mobilis und Kontaminanten vorliegt, leicht zn
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Instabilititen fithren. Eine Verlingerung der Verweilzeit, um den vollstindigen Umsatz zu
gewihrleisten, begiinstigt Kontaminanten, die nicht in dem Malle wie Zymomonas mobilis durch
Laktat im Wachstum gehemmt werden. Liegen dazu noch weitere von Zymomonas mobilis nicht
verwertbare C-quellen im Substrat vor, so ist auch bei vollstindigem Glukoscumsatz im Chemostaten
eine Selektionierung itber unterschiedliche Ks-Werte nicht moglich (BAILEY/OLLIS 1986).

6.1.3 Immobilisierung von Zymomonas mobilis an offenporigen Sinterglisern

Den ersten Teilschritt der mikrobiellen Kolonisierung von Oberflichen stellt die reversible Sorption
der Zellen an eine Oberfliche dar. Bei diesem Vorgang spielen elektrostatische und hydrophobe
Wechselwirknngen zwischen Trigeroberfidche und Organismus eine Rolle (siehe Abschnitt 3.3).

Die Zelloberfliche von Zymomonas mobilis wurde von verschiedenen Autoren untersucht. Demnach
verfiigen Zymomonas mobilis Zellen fiber eine sehr schwache negative Netto-Oberfidchenladung von
maximal -0.03 ek/(pC*cmz). Der isoclektrische Punkt von Zymomonmas mobilis Zellen liegt bei pH
3.8 (KOUTINAS et al. 1988). Im Vergleich zu anderen Organismen besitzen Zymomonas mobilis
Zellen eine ausgesprochen hydrophile Oberflache (MUSTRANTA et al. 1987). Die Oberfléiche von
Glas ist cbenfalls hydrophil und negativ geladen, so daB die elektrostatischen Wechselwirkungen
einer Sorption der Zellen an die Glasoberfliche entgegen stehen. Da beide Oberflichen hydrophil
sind, spielen hydrophobe Wechselwirkungen in diesem Fall keine Rolle.

Prinzipiell bietet sich die Moglichkeit, die Oberflicheneigenschaften des Trigers und/oder die
Oberflicheneigenschaften der Zellen gezielt zu veriindern, um eine Sorption zu erreichen. Um die
Oberflichen des Trigers zu verandern, wurden diese durch adsorptiv gebundene Polymere und
kovalent gebundene niedermolekulare funktionelle Gruppen modifiziert. Im einzelnen wurden nach
BUCHS (1988) folgende oberflichenmodifizierten Sintergléser hergestellt (siehe Tab. 6.3):

Funktionelle Gruppe Oberflacheneigenschaft

Ladung Energic
Silikon keine hydrophob
DEAE-Dextran positiv nb.
Polyethylenimin (PET) positiv n.b.
Carboxyl negativ hydrophil

Tab. 6.3: Oberflicheneigenschaften von modifizierten Sinterglasern (BUCHS 1988).

Die Nettoladung von negativ geladenen Zelloberflichen kann durch Behandhing mit 3-wertigen
Metallionen (A13+, Fe3+) so verdndert werden, daB eine positive Nettoladung erzeugt wird, dic
eine Sorption der Zellen an ebenfalls negativ geladene Glasoberflichen bewirkt (ROUXHET et al.
1984). Deshalb wurden zur Durchfithrung von diskontinuierlichen Sorptionsversuchen Zymomonas
mobilis Zellen zum einen in FeSO,-freien und zum anderen in FeSO 4-haltigem Medium geziichtet.
Die Ergebnisse dieser diskontinuierfichen Sorptionsversuche mit ruhenden Zymomonas mobilis
Zellen in Schiittelkolben sind in Abbildung 6.7 dargestellt:
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Abb. 6.7: Diskontinuierliche Sorptionsversuche mit ruhenden Zymomonas mobilis Zellen
- aus unterschiedlichen Medien und mit unterschiedlich modifizierten Sinterglisern
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Die Zellen aus dem FeSO 4-freien Medium zeigten bei allen eingesetzten oberflichenmodifizierten
Sintergliisern keine Sorption. Dies deutet darauf hin, daf die nur schwach vorhandene negative
Oberfiichenladung der hydrophilen Zymomonas mobilis Zellen nicht auvsreicht, um signifikante
Wechselwirkungen mit den angebotenen nativen und modifizierten Glaseberflichen einzugehen,

Mit den Zellen aus dem FeSO,-haltigen Medium zeigte sich bei den negativ geladenen Sinterglasern,
dem Carboxyl-glas und dem nativem Glas, eine deutliche Adsorption der Zellen an die jeweilipe

Oberflache. Unter den gewihlten Versuchsbedingungen konnten beim Carboxyl-glas 60 % und beim
nativen Glas 45 % der vorgelegien Zymormonas imobilis Zellen innerhalb von 8 Stunden adsorbiert

werdet.
Dieser geringe Unterschied in der prim#ren reversiblen Beladung des Tréigermaterials mit
Zymomonas mobilis Zellen rechtfertigt nicht den Aufwand der chemischen Modifikation des
Sinterglases, so daB alle weiteren Untersuchungen mit unbehandelten Sinterglaskérpern
durchgefithrt wurden.

Wie rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen der Sinterglaskdrper nach erfolgter Adsorption
zeigen, sind die Glasoberflichen der Poren mil einem Monolayer vor Zymomonas mobilis Zellen
bedeckt , der allerdings noch betrdchiliche Liicken aufweist (siehe Abbildung 6.8). Die Aullenfliche
der Sinterglaskugeln ist aufgrund der im Schiittelkolben auftretenden Reibungskrifte nahezu zellfrei.

Abb. 6.8 Rasterelektronenmikroskopische Aufnahme eines Sinterglastrigers nach erfolgter
Sorption der Zymomonas mobilis Zellen.

Der Zusammenhang zwischen sorptiv an Oberflicken gebundenen Partikeln und der Konzentration
dieser Partikel in der Flissigphase wird durch Sorptionsisothermen beschriehen. Wenn die Sorption
von Mikroorganismen an Trageroberflichen bis zurn Aufbau eines Monolayers erfolgt, 148t sich die

Gleichgewichtbeladung Cx,ﬁx in Abhéngigkeit der Biomassekonzentration C mit der Langmuir-
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Isothermen darstellen (FLETCHER 1985):

Cyfix = Cufixmax * Cx/ K+CY

Zur Aufnahme eiver Sorptionsisotherme fiir Zymomonas mobilis Zellen an natives Glas wurden
diskontinuierliche Sorptionsversuche mit unterschiedlich konzentrierten Zellsuspensionen von
Zymormonas mobilis aus FeSO  -haltigern Medium durchgefithrt (siche Abbildung 6.9). Die relativ
breite Sireuung der MeBwerte ist auf Glasabrieb zuriickzufithren, der bei der Messung miterfafit
wird. Die Anpassung der Modellkonstanten (Cx,ﬁx,max’ K) an die MeBwerte erfolgte nach der
Methode von Rosenbrock (Tabelle 6.4). '

Modellkonstante Optimum
K 5.816 g/t

{Standardabweichung Cx,ﬁx: 32 gka)

Tab. 6.4: Modclikonstanten der Langmuir-Isothermen (Sorption von Zymomonas mobilis an
Glasoberflichen)

adsorbierte Zellmenge, g/kg

— Modell
5._.... R L o L
® i1 @ Messwerte
0 ; | T i i
0 S 10 15 20 25 30
Zellkonzentration, g/|
Abb. 6.9: Sorptionsisotherme von Zymomonas mobilis Zellen an Sinterglas

(MeBwerte KOPCSENYIT 1990).
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Der 95 % - Wert der maximal sorptiv erziclbaren Beladung mit Zymomonas mobilis Zellen
(Cx,ﬁx,max) ist aufgrund des hohen Wertes der Sittigungskonstante K erst bei einer
Zellkonzentration von 110 g/l zu erreichen. Im Riihrkessel sind dagegen bei einer diskontinuierlich
betrichenen Fermentation von Zymomonas mobilis maximal 3,5 g/l Biotrockenmasse zu erzielen,
Dies wiirde einer Beladungsdichte von nur 10 g/kg Sinterglas entsprechen, so daBl eine

Aufkonzentrierung der Zellen zur Erziching htherer Beladungsdichten sinnvoll erscheint,
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§.2 Sterile Eshanolfermentationen im Labor-Wirbelsehichtreaktor
6.2.1 Sterile Kolonisierung von Sinterglaskugeln mit Zymomonas mobilis

Ansgehend von den Untersuchungen zur Sorption von Zymomonaes mobilis Zellen an offenporiges
Sinterglas im Schiittelkolben wird dic Kolonisierung des Trdgers mit Zymomonas mobilis im

Wirbelschichtreaktor untersucht.
Hierzu wurde zunichst der sterile mit Trigermaterial gefiite Wirbelschichtreaktor mit einer

aufkonzentrierter Zellsuspension {15 - 30 g BTM/) beaufschlagt und bei Raumtemperatur
mindestens 8 Stunden diskontinuiertich betrieben, bis die Sorptionsphase abgeschlossen war und die
Biomassekonzentration in der fliissigen Phase entsprechend abgenommen hatte (siche Abschnitt
6.1.3).

Danach beginnt die eigentliche Kolonisierungsphase mit der kontinuierlichen Betriebsweise unter
Reaktionsbedingungen (Temperatur T = 30 °C, pH = 35,0). Bei einer konstanten Zulaul-
Glukosekonzentration (120 g/} wird vom ProzeBSrechner durch Verdnderung der Verweilzeit ein
vorgegebener Umsatz-Sollwert cingeregelt, so daB wihrend der gesamten Kolonisierungsphase die
Produkt- und Substratkonzentration in der bulk-Phase konstant gehalten werden. Dies bedeutet, daf3
die rechnergesteverte Verkiirzung der Verweilzeit bzw. die Frhohung der Raum-Zeit-Ausbeute
direki proportional der Biomasseaktivitit im Reaktor ist, so daBl die Kolonisierung bei Erreichen
einer minimalen Verweilzeit, bzw. einer maximalen Raum-Zeit-Ausbeute abgeschlossen ist.

Abbildung 6.10 zeigt den Verlauf von 2 verschicdenen Versuchen zur Kolonisierung des
Wirbelschichtreaktors:

Im oberen Diagramm ist der Kolonisierungsverlauf bei einem Umsatz-Sollwert von 80 %, und im
unteren bei einem Umsatz-Sollwert von 50 % dargestellt. In beiden Féllen liegt die Start-Verweilzeit
nach dem Einschwingvorgang der Regelstrecke bei etwa 3,5 Stunden, also oberhalb der Verweilzeit
am Auswaschpunkt des Chemostaten von 2,5 Stunden (siche Abschnitt 6.1.1). Wird die Verweilzeit
in der Kolonisierungsphase fest mit 2,5 Stunden vorgegeben, so kommt es innerhalb von 20 Stunden
zum vblligen Auswaschen des Reaktors, der Umsatz liegt dann unter 2 %! Dies liegt daran, daB die
primire, sorptive Bindung der Zymomonas mobilis Zellen an den Triger von der aktuellen
Biomassckonzentration im Medium abhingt, also reversibel ist. Erst wenn eine irreversible
Anheftung der Organismen an die Oberflache erfolgt, kann die Verweilzeit verkiirzt werden, da dann
kein funktionaler Zusammenhang mehr zwischen an den Triger gebundemen Zellen und

suspendierten Zellen besteht.

Das Unterschreiten der Verweilzeit am Aunswaschpunki des Chemostaten nach 1,5 bis 2 Tagen zeigt
an, daB Zvmomonas mobilis in der Lage ist, irreversible Zelle-Triigeroberfliche- und Zelle-Zelle-
Wechselwirkungen einzugehen. Nach einer Hypothese von BARROW et al. (1984) kounte ein von
Zymomonas mobilis bel Wachstum auf Glukose produziertes Exopolymer fiir diese adhisiven
Eigenschaften verantwortlich sein, Bei diesen Verweilzeiten unterhalb des Auswaschpunktes des
Chemostaten wird dem biologischem System ein Selektionsdruck zugunsten sessiler Mutanten
aufgeprigt, da Zellen, die nicht in der Lage sind, Zelle-Zelle-Wechselwirkungen ecinzugehen,
ausgewaschen werden. Daher ist der rechnergestenerte Kolonisierungsvorgang der Sinterglastriger
im Wirbelschichtreaktor nach 3,5 bis 4 Tagen bei Erreichen der maximalen Raum-Zeit-Ausbeuie
beendet. Im Vergleich dazu werden fir manuelles Anfahren des Wirbelschichtreaktors, bei dem die
Verweilzeit nach off-line Messungen sukzessive verkiirzt wird, 10 bis 14 Tage bendtigt (siche Abb.
6.11). Beim manuellen Anfahren schwanken dic Konzentrationen im Reakfor in weiten Bereichen, da
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Abb. 6,10 Rechnergesteuerte Kolonisierung von offenporigem Sinterglas im

Wirbelschichtreaktor mit Zymomonas mobilis,
Versuchsverlaufe bei unterschiedlichen Umsatzsollwerten.
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dic Verweilzeit sprunghaft verstellt wird, dic Organismen sich also stindig an verdnderte
Umgebungsbedingungen anpassen miissen, Das Unterschreiten der Verweilzeit am Auswaschpunkt
erfolgt erst gegen Ende der manuellen Kolonisierung des Wirbelschichtreaktors, so daff iiber weite
Zeitraume dem biologischem System kein entsprechender Selektionsdruck anfgeprigt werden kann.

0]
<

rechnergefinrt
50__ ...... ..... \ .......... ............. ............. ............ .......... ,,,,,,,,,,,,,

o~
O
l

Raum—Zeit—Ausbeute, g/(I*h)

30._ ......................................................................................................... ' ..........................
2O 18 O SO USSP s e s & % ...........................
o o ° |
10 T SRURRPTRN R U A
: _ manuell
0 o e
0 ® 1 % T i i : ] I

0 1 Z 3 4 5 6 7 3 g 10
Prozesszeit, d

Abb. 6.11: Vergleich rechnergefithrte und manuelle Kolonisierung von offenporigem Sinterglas
im Wirbelschichtreaktor

Die am Ende der Kolonisierungsphase erzielten Beladungsdichten des Trigers liegen mit 120 -140 g
BTM/kg Triger (siche Anhang 10.1) um den Faktor 10 iiber den Werten, wic sie in der
Sorptionsphase erreicht werden. Wie rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen zeigen, ist das
offenporige Sinterglasmaterial am Ende der Kolonisierungsphase volistindig mit Zymomonas mobilis
Zellen gefollt. Abbildung 6.12 zeigt cinen Schnitt durch eine Pore im Inneren eines solchen
Sinterglaskérpers, die vollstandig mit Zymomonas mobilis Bakterien gefiillt ist. Bei der Vorgabe von
Umsatz-Sollwerten von mehr als 80 %% verldngert sick die Kolonisiertingsdauer, so dall dann von

einer Limitierung oder Inhibierung ausgegangen werden muf.

Bezieht man die erzielten Beladungsdichten auf das Reaktortotalvolumen, so ergeben sich damit
Biomassekonzentrationen von 24 - 27 g BTM/L. Das ist cine Aunfkonzentrierung der Biomasse im
Wirbelschichireaktor um den Faktor 11 - 13 gegeniiber dem maximal im Chemostaten erreichbaren
Wert. Hierbei ist noch nicht die suspendierte Biomasse miterfalit, die Werte von bis zu 2,5 g BTM/I

erreicht.
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Abb. 6.12: Rasterclektronenmikroskopische Aufnahme einer mit Zymormonas mobilis gefillten
Pore im Inneren eines Sinterglaskdrpers nach der Kolonisierung

6.2.2 Stationire Betrichsdaten im Labor-Wirbelschichtreakior

Um Aussagen iber die Aktivitdt der in offenporigem Sinterglas immobilisierten Biomasse zu
erhalten und die stationiren Betricbsdaten zu bestimmen, wurden kontinuierliche Fermentationen
mit immobilisierten Zymomonas mobilis Bakterien bel Zulauf-Glukosekonzentrationen von 120 - 200

g/l mit synthetischem Medium durchgefithst.

Die Ermittlung der Gleichgewichisdaten erfolgte dabei zum cinen durch Vorgabe fester
Verweilzeiten und der on-line Registrierung der Konzentrationen an Produkt und Substraf, Zum
anderen wurden Umsatzsollwerte vorgegeben und der ProzeBrechner regelte danmach die
entsprechende  Verweilzeit ein. Ein  solcher Versuchsverlauf zur Bestimmung der
Gleichgewichtsdaten bei einer Zulauf-Glukosekonzentration von 140 g/l ist in Abbildung 6.12
wiedergegeben:

Der Umsatzsollwert wurde in 5 9% Spriingen verindert, wenn ein stationérer Betriebspunkt erreicht
war. Kriterium fiir das Erreichen eines stationiren Punktes war cine konstante Ranm-Zeif-Ausbeute
iiber mindestens cine Verweilzeit mit einer maximalen Abweichung von 3 % gegenilber dem
Mittelwert. Zusitzlich wurde filr ausgewihlte Punkte die Langzeitstabilitit des gewdhlten
Betriebszustandes und dic Reproduzierbarkeit iiberpritft,

Wihrend des Versuchsverlaufs wurde die Selektivitit der Ethanolbildung mit aufgezeichnet (siche
Abb. 6.13). Es zeigen sich keine Unierschiede zum Chemostaten. Die ermittelte Produktselektivitit
liegt mit 45 - 48 % in demselben Bereich, wie bei suspendierten Zymomonas mobilis Bakterien (siche
Abschnitt 6.1.1).
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Abb. 6.13: Versuchsverlauf zur Ermitthung stationirer Betriebspunkte im Wirbelschichtreaktor

(Cg = 140 g/

Die stationdren Ergebnisse afler durchgefithrten Fermentationen mit Zymomonas mobilis im Laboz-
Wirbelschichtreaktor bei Zulauf-Glukosekonzentrationen von 120 - 200 g/l sind in den Abbildungen
6.14 und 6.15 zusammengefaBt. Uber der Verweilzeit, dic auf das Reaktor-Totalvolumen bezogen ist,
sind die erzielten Umsdtze und die erreichten Raum-Zeit-Ausbeuten im Fliefgleichgewicht
dargestellt. Zusitzlich sind die entsprechenden reaktionstechnischen Daten eines Chemostaten bei
den jeweiligen Znlanf-Glukogekonzentrationen eingetragen (durchgezogene Linie, berechnet mit den

kinetischen Ansitzen aus Abschnilt 6.1).

Es zeigt sich klar, daB durch die Immobilisierung von Zymomoras mobilis an offenporigem
Sinterglas im Wirbelschichtreaktor stationdren Verweilzeiten im Reaktor weit unterhalb des
Auswaschpunkts des Chemostaien moglich sind, Deshalb lassen sich im Wirbelschichireakior sehr

viel hohere Raum-Zeit-Ausbeuten erzielen.

Die  hochsten Raum-Zeit-Auvsbeuten werden im  Wirbelschichtreaktor bei  Zulaof-
Glukosekonzenirationen zwischen 120 und 160 g/l bei einer Verweilzeit von 1 Stunde erreicht, Bei
der niedrigsten eingesctzten Zulauf-Glukosekonzentration (120 g/l) wird bei einer Stunde
Verweilzeit eine Raum-Zeit-Ausbeute von itber 50 g/(1*h) bei einem Umsatz von 80 % gemessen.
Dies entspricht verglichen mit dem Chemostaten einer Verfiinffachung der Raum-Zeit-Ausbeute!
Mit znnehmender Zulauf-Glukosekonzentration sinkt die maximale Leistung bei dicser Verweilzeit.
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Abb. 6.14: Stationire Daten FEthanolfermentation im Labor-Wirbelschichtreaktor
bei Zulauf-Glukosckonzentrationen von 120 g/l und 140 g/t

Das bedeutet, die erzielten Produktkonzentrationen nehmen ab. Obwohl also die Produktinhibierung
abnimmt, sinkt die Reaktionsgeschwindigkeit! Andererseits sollte der EinfluB einer
Substratiiberschufinhibierung auf die Kinetik der Produktbildung bei Zymomonas mobilis aufgrund
der hohen Inhibierungskonstante von 913 g/l als vernachldssigbar anzusehen sein (siche Abschnite

611!

Wie erwartet fallen zu lingeren Verweilzeiten hin die gemessenen Raum-Zeit-Aunsbeuten ab, da bei
hohen Umsitzen der Einfluf} der Substratlimitierung geschwindigkeiisbesiimmend wird.

Unerwartet ist der unstetige Abfall des Verlaufs der Raum-Zeit-Ausbeute bei etwa 1 Stunde
Verweilzeit, der besonders deutlich bei der niedrigsten eingesetzten Zulauf-Glukosekonzentration zu

beobachten ist.
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bei Zulauf-Glukosekonzentrationen von 166 g/l und 200 g/t

Dies konnte auf Inhomogenititen im Wirbelschichireaktor hindeuten. Zum einen verdndert sich das
Verweilzeitverhalten hin zu kilrzeren Verweilzeiten, die Umlaufzahl wird geringer, der Reaktor
operiert ab einer bestimmten Umlaufzah!l nicht mehr unter Auslanfbedingungen. Ein solcher Effekt
ist jedoch nicht schon bei einer Verweilzeit von 1 Stunde zu erwarten, wie die Messung der
Verweilzeitverteilung ergeben hat (siche Abschnitt 5.3.2).

Zum anderen sind hohe Raum-Zeit-Aunsbeuten mit hohen Gasproduktionen verbunden, so da8 sich
dic Hydrodynamik im Wirbelschichireaktor verdndern kann. Ein weiterer Effckt kdnnte der
Gasanteil in der Wirbelschicht darstelien, der mit zunehmender Raum-Zeit-Ausbeute zunimmg und
damit die reale Verweilzeit der flissigen Phase im Wirbelschichtreakior verkiirzi (Bestimmung des

Gasanteils im Wirbelschichtreaktor siche Abschnitt 6.3.3).
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Abb. 6.15: Stationire Daten Ethanolfermentation im Labor-Wirbelschichtreaktor
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Abb. 6.16: Oszillationen im Wirbelschichtreaktor bei hohen Zulauf-Glukosekonzentrationen
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Bei Zulauf-Glukosekonzentrationen von mehr als 140 g/l kommt es bei langen Verweilzeiten zn
dauerhaften Oszillationen der Glukose- und Ethanolkonzentrationen im Wirbelschichtreaktor (siehe
Abbildung 6.16). Bei diesen Glukosckonzentrationen im Zunlauf ist anch im Wirbelschichtreaktor wie
im Chemostaten kein stationdrer Betriebspunkt bei hohen Umsitzen zu erziclen (siche Abschnitt
6.1.1). Zum Beispiel oszilliert bei einer Zulauf-Glukosekonzentration von 160 g/l und eimer
Verweilzeit von 7,2 Stunden die Ethanolkonzentration zwischen 66 und 77 g/l mit eirer Frequenz von
efwa 2,5 Tagen. Entsprechend schwingt dabei der Umsatz zwischen 85 und 95 %.

Dic hochste Ethanolkonzentration wurde beim Wechsel von einer Zulauf-Glukosekonzentration von
160 g/l anf 240 g/l beobachiet. Hier stieg die Ethanolkonzentration kurzzeitig auf iiber 100 g/l. Bei
dieser Zulaufkonzentration und einer Verweilzeit von 10 h oszillieren die Konzentrationen mit efer

Frequenz von 8 Tagen (siche Abb. 6.16).

Das oszillatorische Verhalten von Zvmomonas mobilis Kulturen bei hohen Ethanotkonzentrationen
wurde bereits im Chemostaten beobachtet und beschrigben (JOBSES et al. 1986, GHOMMIDH et
al. 1989), Prinzipiell kénnen Oszillationen auftreten, wenn der inhibjerende Einflufl des Produkts
zeitverzogert auftritt, die Ethanolprodukiion also zunichst weiterlduft, obwoh! eigentlich schon
toxische Bedingungen vorliegen. Durch die kontinuierliche Betrichsweise werden solche
iberkritischer’ Ethanolkonzentrationen wieder ans dem Reakior ausgewaschen. Damit wird den
Mikroorganismen die Moglichkeit verschafft, sich zu regenerieren. Mit der Zunahme der
metabolischen Aktivitét steigf die Ethanolkonzentration erneut an, die nichste Periode beginnt,

6.2.3 Kaskadierung von 2 Wirbelschichtreaktoren

Reaktionstechnisch besonders wichtig ist der Zusammenhang zwischen ecrzielter volumetrischer
Leistung und dem Umsatz, wenn wie im Fall der Ethanolfermentation die Substratkosten die

Wirtschafilichkeit stark beeinflussen, also hohe Umséize geforder{ sind,

Die im Wirbelschichtreaktor erzielten stationdren Ergebnisse zeigen, daBl das Maximum der Raum-
Zeit-Ausbeute mit zunchmender Zulauf-Glukosekonzentration zu immer niedrigeren Umsitzen
verschoben wird (siche Abbildung 6.17). Es hat also weder unter dem Aspekt der Erzielung hoher
Raum-Zeit-Ausbeuten, noch unter dem Aspekt der vollstandigen Umsetzung Sinn, hdhere Zulaof-

Glukosekonzentrationen als 120 g/l einzusetzen.

Bei einem Umsatz von 99 % betrégt die Raum-Zeit-Ausbeute im Wirbelschichtreaktor bei einer
Zulauf-Glukosekonzentration von 120 g/l nur noch 15 g/(1¥h). Damit ist die Raum-Zeit-Ausbeute im
Wirbelschichireakior gegenitber dem Chemostaten lediglich knapp verdoppelt. Die im
Wirbelschichtreaktor akkumulierte Biomasse, etwa 10-fach aufkonzentriest gegeniiber dem

Chemostaten, wird also nur zum geringen Teil genutzt,
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Abb. 6.17: Stationdre Daten Fthanolfermentation im Labor-Wirbelschichtreaktor,

Raum-Zeit-Ausbeute iiber Umsatz bei verschiedenen Zulauf-
Glukosekonzentrationen

Im Chemostaten ist aufgrund des niedrigen Ks-Wertes fiir Glukose keine Abnabme der Raum-Zeit-
Ausbeute bis hin zu einem Umsatz von 98 % zu beobachten. Die Reaktionsgeschwindigkeit im
Al

Chemostaten ist bis zu diesem Umsatz quasi unabhingig von der Substratkonzentration im Reaktor,
es liegt also praktisch eine Reaktion nullter Ordnung vor (siche Abbildung 6.18).

Dies ist zunichst erstannlich, da mi{ zonehmendem Umsatz, also auch zunehmender
Ethanolkonzentration im Reaktor die spezifische Produktbildungsgeschwindigkeit aufgrund der
festgestellten starken Produktinhibierung abnimmt. Der Abnahme der spezifischen Aktivitdt mit
zunchmendem Umsatz steht jedoch eine Zunahme der stationfiren Biomassckonzentration im
Reaktor entgegen, so daB sich beide Effekte bis hin zu einem Umsatz von 98% kompensicren (siche
Abbildung 6.19).

Liegt wic im Fall des Wirbelschichtreaktors keine Reaktion nuilter Ordnung mehr vor - dies ist der
Fall, wenn die Reaktionsgeschwindigkeit von der Substratkonzentration abhéngig ist - so wird zur
Erzieling hoher Raum-Zeit-Ausbeute und hohem Urmsatz ein Stromungsrobr reaktionstechnisch
giinstiger (WANDREY 1984). Eine erste Anndherung an ein Stromungsrohr stellt die Kaskadierung
zweier Reakioren dar, die jeweils unter Auslaufbedingungen betrieben werden.
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Wie in Abbildung 620 gereigt, 140t sich durch diese Kaskadierung von zwel gleichgrofien
Wirbelschichtreaktoren das Profil der Raum-Zeit-Ausbeute in Abhingigkeit des Umsatzes im
Vergleich zum einzelnen Wirbelschichtreaktor drastisch verindern: Die Raum-Zeit-Ausbeute ist bet
der Kaskadierung bis hin zu einem Umsatz von 99 % (bei einer Zulauf-Glukosekonzentration von
120 g/b) unabhingig von der Glukosekonzeniration im Ablauf des 2. Wirbelschichtreaktors, Mit
dieser Reaktorkonfiguration sind bei 99 % Umsatz Raum-Zeit-Ausbeuten von iiber 30 g/(1*h)
erreichbar, was einer Steigerung gegeniiber dem Chemostaten um den Faktor 3,5 und gegeniiber
dem einzelnen Wirbelschichtreaktor um den Faktor 2 entspricht.

Der erste Wirbelschichtreaktor, der "Leistungsreaktor’ wird am ginstigsten bei maximaler Raum-
Zeit-Ausbeute, also im Fall einer Zulauf-Glukosekonzentration von 120 g/1 bel einem Umsatz von 80
% betrieben, wihrend die restlichen 20 % im zweiten Wirbelschichireaktor, dem Umsatzreaktor’
umgesetzt werden. Dabei werden die suspendierien Zymomongs mobilis Zellen aus dem ersten
Wirbelschichtreaktor noch zusétzlich in den zweiten Reaktor eingetragen, was die Gesamtaktivitat im
2. Wirbelschichtreaktor weiter erhoht. Eine Anpassung an gewiinschte Umsitze ist iiber eine
Optimierung des Volumens des "Umsatzreaktors’ moglich,
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6.2.4 Aktivitdt von immobilisierten Zymomonas mobilis Bakterien

Bei der Aufkonzentrierung von Mikroorganismen zu hohen lokalen Zelldichten, wie sie bei der
Immobilisierung in offenporigem Sinterglas auftreten, kann es zu Transportlimiticrungen kommen
(VOS et al. 1990; PHILLIPS/POON 1988).

Zur Beschreibung der intrapartikuliren Diffusion wird der Wirkungsgrad 1 iiber dem Thiele-Modul
B anfeetragen (siche Abschnitt 3.4), wobei die Funktion N (@) nur fiir Reaktionen nullter und erster
Ordnung explizit zu formulisren ist.

Die Reaktionsgeschwindigkeiten mikrobieller Umsetzungen licgen im allgemeinen zwischen nullter
und erster Ordnung, so daff fiir den Fall einer Sittigungskinetik (Michaelis Menten) empirische
Losungen angegeben werden, die eine Kombination des Wirkungsgrads nullter und erster Ordnung
darstellen (KO'BAYASHI et al. 1976).

Bei der Ethanolfermentation mit Zymomonas mobilis wird die Reaktionsgeschwindigkeit auBerhalb
des substratlimitierenden Bereiches, der aufgrund des niedrigen Ks-Wertes fiir Glukose von 0,133 g/l
auf sehr niedrige Glukosekonzentrationen begrenzt ist, primér von der Ethanolkonzentration
bestimmt (siche Abschnitt 6.1.1). Fiir die vorliegende Inhibierungskinetik gibt es weder eine explizite
noch empirische Ldsung der Funktion M (@), noch 1aBt sich der Thiele-Modul angeben.

Zur Veranschaunlichung der komplexen Zusammenhinge soll die intrapartikuldre Diffusion ohne
Ethanol-Konzentrationsprofil im Katalysatorpartikel und fiir eine Reaktion Nullter Ordnung
abgeschitzt werden. Desweiteren soll vorausgesetzt werden, daf3 die Poren des Katalysatorpartikels
als homogen betrachtet werden konnen, also keine CO,-Gasblasen in den Poren gebildet werden.

Unter diesen Voraussetzungen ergibt sich fiir den Thiele-Modul {YAMANE 1981):

Dy =R* (ky/ (De,s* s,R) )0'5

wobel die Geschwindigkeitskonstanie der Reaktion aus dem Grenzitbergang des kinetischen
Ansaizes filr Zymomonas mobilis C > > Ks folgt (PHILLIPS/POON 1988):

—_ _ % 13
X0 = Vmax ™ PmaxY X8,Max (I"Cp’f Cp,max)

Die spezifische Reaktionsgeschwindigkeit mull noch auf den Tréger bezogen werden, weshalb mit
der Biomassekonzentration in den Poren des Trigers C, p und der Porositit des Trigers ©
multipliziert werden mufl. Damit 148t sich der Thiele Modul wie folgt formulieren:

— % % n % EF=% ] % 0.5
Qj(} =R (((p‘max (1'Cp,R/ Cp,max) )’ (Yxs,max P € De,s CS,R)) 6.4

Der hier formulierte Thiele-Modul ist nicht nur von der Glukosekonzentration in der Bulk-Phase
abhingig, sondern zusitzlick noch von der Ethanolkonzentration!

Bei Kenntnis des effektiven Diffusionskoeffizienten fitr Glukose De,s’ des Radius des
Katalysatorteilchens R und der Biomassckonzentration in den Poren CX,P 148t sich zu jedem
stationdrem Zustand im Wirbelschichtreakior (CS,R’ CP:R) der zugehérige Thiele-Modul und der
entsprechende Wirkungsgrad berechnen,
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Hierbei ist es sinnvoll, mit einem mittleren Partikelradius R zu rechnen. STRIEGEL (1989)
ermittelte fir das verwendete Sinterglasmaterial einen *hydrodynamisch dquivalenten Radius’ von
0.675 mm, der hier in erster Niherung als mittlerer Radius angenommen wird. Per "hydrodynarisch
dquivalente Radius’ ist der Partikelradius, mit dem Sinterglastriiger in der Wirbelschicht dasselbe
Verhalten zeigen, wie die eingesctzten heterodispersen Sinterglastriger mit einem Radius von 0,5 -

1,0 mm,

Der offektive Diffusionskoeffizient fiir die Diffusion in Zellaggregaten hingt stark von der Zelldichte
ab (MONBOUQUETTE/OLLIS 1986). Daneben hat die Morphologie der immobilisierten Zellen
und das Alter des Zellaggregats einen Einfluf anf den effektiven Diffusionskoeffizienten. FAN et al.
(1990} geben cine empirische Bezichung fiwr effektive Diffusionskoefiizienten von Substraten in
Abhingigkeit der Zelldichte eines Zellaggregats an, die iiber Literaturwerte und eigene Messungen

ermittelt warde:
_ £ 0.92 " 0.99
De,i"rDiw = 1-043 Cx,P /(11.19+0.27 Cx,P )

wobei D, der Diffusionskoeffizient des jeweiligen Substrats in Wasser bei der entsprechenden Bulk-
Konzentration und Temperatur darstellt.

Die Konzentration der Biomasse im Zellaggregat Cx, p 1aBt sich iiber die gemessenen
Beladungsdichten und die Porositiit des verwendeten Sinterglasmaterials bestimmen, Der Wert, der
maximal erreichbar ist, entspricht der Sedimentationsdichte von Bakterien nach der
Zentrifugenmethode und betriigt 170 g BTM/1 (AIVASIDIS 1989). Aus den gemessenen, maximalen
Beladungsdichten der mit Zymomonas mobilis Bakterien kolonisierten Sinterglaskérper ergeben sich
jedoch nur Konzentrationen vom 123 bis 138 g/, so daBl sich der normierte, effektive
Diffusionkoeffizient zwischen den folgenden Werten bewegt (homogene Verteilung der Biomasse in

den Poren vorausgesetzt):

DC,i/DiW = 0,12 - 0,16

Fiir die Diffusionskoeffizienten von Glukose und Ethanol in Wasser werden angegeben (D’ANS-
LAX 1967):

2 o
DIVV’ m-yfs T’ C CI’ gﬂ
Ghukose 06771077 25 75
Ethanol 111%107 25 50

Tab. 6.5: Diffusionskoetfizienten in Wasser (D’ANS-LAX 1967).
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In der Tabelle 6.6 sind die Werte der Konstanten der Gleichung 6.4 zusammengestellt, wobei der
effektive Diffusionskoeffizient fiir Glukose bei der hochst mbglichen Biomassckonzentration (170 g/f)
ermittelt wurde. Dadurch wird eine inhomogene Verteilung der Biomasse im Triger beriicksichtigt,
da im #ufleren Bereich des Trigers die Biomassekonzentration hdher sein kann, als im Innenbereich.

Grofle Einheit Wert
2 £10-10
D &8 /s 0.77%10
o ifs 0.148*103
n - 4.470
Yxs,max gle 0.023
Cp,max gl 72 (JOBSES 1985)
R m 0675*10  (STRIEGEL 1989)
CX,P g/ 170 (ATVASIDIS 1989)
= - 0.55 {(Herstellerangaben)

Tab. 6.6: Konstanten der Bestimmungsgleichung filr den Thicle-Modul

Bei Kenntnis des Thiele-Moduls 148t sich der Wirkungsgrad M implizit bestimmen (YAMANE
1981):

182 = 16 * (1-(1-n)¥3)2 # (221-n)B 1) 6.5

Unter der Annahme, dal keine extrapartikuliren Transporthemmungen auftreten (CS,R = CS,B)
und der Wirbelschichtreaktor unter Auslaufbedingungen beirieben wird, 148t sich der Thiele-Modul
und der Wirkungsgrad fiir verschiedene Zulauf-Glukosekonzentrationen ilber dem Umsatz
darstellen (siehe Abbildung 6.21).

Bei diesem Ansatz zur Beschreibung des intrapartikuldren Transports ist der Wirkungsgrad der
Immobilisierung von Zymomonas mobilis in offenporigen Sinterglaskugeln bei hohen Umsitzen stark
von der Zulauf-Glukosekonzentration abhingig. Dies spiegelt den EinfluB der Produktinhibierung
wieder, da wie oben angemerkt der Thiele-Modul nicht nur wie bei Reaktionen nullter Ordnung
itblich von der Substratkonzentration beeinfhufit wird, sondern auch von der Produktkonzeniration.
Deshalb geht der Wirkungsgrad bei hohen Ethanolkonzenirationen gegen 1, da dann die
Reaktionsgeschwindigkeit so stark verlangsamt ist, daf keine Diffusionslimitierung mehr vorliegt.
Umgekehrt fallen die Wirkungsgrade bei den niedrigeren Glukose-Zulaufkonzentrationen bei hohen
Umsitzen noch weiter ab, da mit zunehmend geringerer Bulk-konzentration an Substrat der Anteil
an Biomasse im Inneren der Sinterglaskugel anwichst, der nicht mehr mit Substrat versorgt werden

78 Versuchsergebnisse und Diskussion




kann, Der Beginn des Abfallens der Wirkungsgradkurve zeigt an, ab welchem Umsatz die
Substratkonzentration im Inneren der Sinterglaskugel auf Null gefallen ist.

Der intrapartikulire Wirkungsgrad der Immobilisierung von Zymomonas mobilis in offenporigen
Sinterglaskugeln erreicht unter nicht produktinhibicrenden Bedingungen lediglich Werte von rund 30
- 50 %. Das bedeutet, dic Aktivitit der immobilisierten Biomasse wird nmur zu einem Drittel bis
maximal der Halfte genutzt. Daher miifte der Radius der Sinterglaskugeln verringert werder, um
das Reaktorvolumen effektiver zu nutzen (siche Gleichung 6.4). Grenzbedingung wire ein Thicle-
Modul kleiner 1 (siche Abschnitt 3.4), was mit den Reaktionsgeschwindigkeiten von Zymomonas
mobilis unter nichtproduktinhibierten Bedingungen und dem abgeschitzten, effektiven
Diffusionskoeffizienten von Glukose cinen Radius der Sinterglaskérper von 0.1-0.2 mm erfordern

wiirde.

Der gesamte Wirkungsgrad der Immobilisierung von Zymomonas mobilis im Wirbelschichtreaktor
(intrapartikulérer Transport, extrapartikuldrer Tramsport, Inhomogenititen im Reaktor) a8t sich
anhand der ermittelten stationdren Daten durch eine einfache Massenbilanz beziiglich des Substrats
bestimmen. Hierbei wird der Anteil der suspendierten Biomasse im Wirbelschichtreaktor
vernachlissigt. Durch Umstellen der Bilanzgleichung 3.13b nach der Biomassekonzentration und
Division durch die mittlere, maximal gemessene Beladungsdichte des Trigers umgerechnet auf das
Reaktortotalvolumen (25 g/) ergibt sich fiir den *gemessenen Wirkungsgrad”:

(CoqCor q.°C 3.13b

X

r‘%gem =G/ Cx,ﬁx,max (CoprCH(="ag” x,ﬁx,max)

Zur Normierung wird die spezifische Substratanfnahmegeschwindigkeit mit dem vollsiéndigen
kinetische Ansatz (Gleichung 3.7 und 3.11) berechnet, um den (gemessenen) Wirkungsgrad in
Abhéngigkeit des Umsatzes darzustellen. Fiir eine Zulauf-Glukosekonzentration von 120 g/l ist der
‘semessene summarische Wirkungsgrad® mit dem berechneten intrapartikulire Wirkungsgrad
verglichen (siehe Abb. 6.22).

Bei Umsitzen iiber 80 % zeigt sich trotz der vielen Vereinfachungen bei der Berechnung des Thiele-
Moduls eine gute Ubereinstimmung zwischen Modell und Messung. In diesem Bereich ist die
Umsetzungsgeschwindigkeit im Wirbelschichtreaktor also durch den intrapartikuléren Transport
bestimmt, Unterhalb von 80 % Umsatz zeigen sich zunchmende Differenzen zwischen gemessenen
und berechneten Wirkungsgrad.
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Abb. 6.21:

Intrapartikuldrer Thiele-Modul und Wirkungsgrad fiir verschiedene Zuolauf-
Glukosekonzenirationen, Zymomonas mobilis immobilisiert
in Sinterglaskugeln (R = 0.675 mm).
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Abb. 6.22: Gemessener summarischer und modellierter intrapartikuldrer Wirkungsgrad

itber dem Umsatz (Cs0 = 120 g/1).

Die ’gemessenen Wirkungsgrade’ der anderen untersuchten stationdren Zustinde zeigen #hnliche
Abweichungen (siehe Abb. 6.23). Nur bei hohen Umsitzen ist eine Beschreibung iber den
intrapartikuliren Transport moglich. Das Profil des Verlaufes der jeweiligen Wirkungsgrade iiber
dem Umsatz ist identisch mit dem erwartcten Verlanf. Bei Umsdtzen unter 80% sind die
summarischen ’gemessenen Wirkungsgrade’ zwar in etwa unabhiingig von der Zulauf-
Glukosekonzentration, aber sie liegen mit rund 15 % bedeutend unter den erwarteten Werten von
etwa 40%.

Diese Abweichung tritt bei 120 und 140 g/l Glukose im Zulauf unterhalb einer Stunde Verweilzeit
auf, so daBl Inhomogenititen in der Bulk-Phase des Wirbelschichtreaktors dafiir verantwortlich sein
konnien.

Diec Messungen zur Verweilzeitverteilung im Labor-Wirbelschichtreaktor wurden im 2-Phasen
Wirbelbett bei 1/2 Stunde Verweilzeit durchgefithrt, Dabei wurde ideales Rilhrkesselverhalten
festgestellt (siche Abschnitt 5.3.2). Dennoch konnte die starke Gasproduktion im realen Betrieb des
Wirbelschichtreaktors eine Verinderung der Verweilzeitverteilung der fliissigen Phase bewirken, so
daB dies eine mogliche Ursache der Erniedrigung des Gesamt-Wirkungsgrades darstellen konnte.

Dem widerspricht der Befund, daB auch bei den hdheren Glukose-Zulautkonzentrationen (160 g/l
und 200 g/1) bei niedrigeren Umsiizen weitaus geringere Wirkungsgrade gemessen wurden, als sie
nach dem stark vereinfachten Modellansatz zu erwarten waren.

Die Nichtberiicksichtigung eines Ethanolkonzentrationsprofils im Sinterglaskorper ist die
wahrscheinliche Ursache fiir diese Abweichung.
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bei der Ethanolfermentation im Wirbelschichtreaktor

Die Abschitzung der Sherwood-zahl zur Beschreibung des exirapartikuliren Transports in der
Wirbelschicht mit offenporigen Sinterglaskugeln erfolgt nach Gleichung 3.17, die sich umgeformt
folgendermalien formulieren 4B

Sh =2 + 031 *2"R * (g*(og-op /(D))

Hierzu sind als Stoffdaten die dynamische Zahigkeit n und die Dichie oy der Bulk-phase, sowie die
Dichte des Tragers og erforderlich. Zihigkeit und Dichte der flissigen Phase dndern sich je nach
Betriebszustand, so daf als untere Grenze die Stoffdaten von Wasser bei 30 °C und als obere Grenze
die Stoffdaten einer Glukoselosung von 100 g/l bei 30 °C eingesetzt werden, Die Dichte des Trigers
berechnet sich aus der Porositit und der Dichie von Glas, wobei die Poren als vollstdndig mit der
fliissigen Phase gefiillt angenommen werden. Die einzelnen Daten sind in der Tabelle 6.7
zusammengefaBt (D°ANS LAX 1967/ SONTHEIMER 1980):
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Griofe

o5

oL

Emheit

kg/(ms)

Wert

0.675%1073
981

1765

1000 - 1038
06741070

0.7975 - 1.04 #1072

Tab. 6.7: Konstanten der Bestimmungsgleichung fir die Sherwood-zahl.

Damit liegt die Sherwood-zahl zwischen Sh= 95 fiirr hohe Glukosekonzentrationen und Sh=103 fiir
Wasser als Medium. Das bedeutet, der Gesami-Transportstrom liegt um 2 Zchnerpotenzen iiber
dem diffusiven Anteil. Der extrapariikulire Trapsport wird im allgemeinen ab Sherwood-zahlen
groBer als 10 als vernachlissigbar angesehen (KASCHE/BUCHHOLZ 1979).
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6.3 Insterile Ethanolfermentationen in Labor- und Technikumswirbelschichfreakforen
6.3.1 Fermentation von hydrolysierter B-Stirke im Labor-Wirbelschichireaktor

Nach der sterilen Xolonisierung des Wirbelschichtreaktors mit Zymomonas mobilis Bakterien folgt
die cigentliche Produkiionsphase, die nsteril veriaufen soll.

Dabei ist zum einen nach ProzeBbedingungen zu suchen, dic einen stabilen, insterilen Dauerbetrieb
gewihrleisten, zum anderen sollen stationire Betriebspunkte bei der Vergirung von hydrolysierter
Abfallstidrke im Wirbelschichtreaktor ermiticlt werden, um Auslegungsdaten zu erhalten.

Das eingesetzte Abfallsubstrat ist ein Nebenprodukt der Herstellung von Glukose und Gluten aus
Weizenmehl und enthilt neben Reststdrke alle iibrigen Bestandteile des Weizenkorns, sowie die
anfallenden ProzeBabwisser. Nach der cnzymatischen Hydrolyse mit o-Amylase und
Amyloglucosidase liegen 95 % der C-Quelle als Glukose vor (BRINGER/SWYZEN 1984), Der Rest
sind Pentosen, die von Zymomonas mobilis nicht verwertet werden konnen. Neben Proteinen und
Lipiden, jeweils rund 2-3 g/l, enthélt das B-Stirkehydrolysat noch unterschiedliche Anteile an
Feststoffen, wobei bis zu 20 g/l TM gemessen wurden, Das B-Stéirkehydrolysat wurde zum jeweiligen
Zeitpunkt aus dem Produktionsprozefl in der Zuckerfabrik entnommen und bei 4-5 °C im Kiihlhans
gelagert. Dic Analysenergebnisse (Nihrsalze und ausgesuchte Spurenelemaente) der einzelnen
fermentierten B-Stirkchydrolysat-Chargen sind im Vergleich zum synthetischen Mineral-Medium,
daB fiir die sterilen Versuche eingesetzt wurde, in Tabelle 6.8 dargestellt:

Medium: Charge 1 Charge2  Charge 3 Charge 4 Mineral
Glukose, g/t 135 120 150 133 120
NH, ¥ -N, mg/l 233 93 133 22 426
P, mg/l 600 130 185 370 795
S, mg/] 70 154 220 336 130
Mg, mg/l 65 47 67 160 100
X, mg/l 58 340 485 108 1000
Fe, mg/l 0.2 12 1.7 0.5 22
Ca-pantothenat, - - - - 1
mg/l

Biotin, mg/l - - - - 1
Proteine, mg/1 54 nb. 3330 2160 -
pH 3.1 35 34 35 5.0

Tab. 6.8: Analyse der eingesetzten B-Stirkehydrolysatchargen.
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Die Zusammensetzung der einzelnen Chargen ist demnach groBen Schwankungen unterworfen, der
NH, * _Stickstoffgehalt und der Fe2 T ped T -gehalt weichen bis zn einer Zehnerpotenz, der
Proteingehalt sogar bis fast 2 Zehnerpotenzen voneinander ab, Weiterhin ist aus dem Vergleich mit
dem synthetischen Mineralmedium ersichtlich, daB eine vollstindige Fermentation von hydrolysierter
B-Stirke ohne Supplementierung mit Nihrsalzen nicht moglich ist (siche auch BRINGER/SWYZEN
1984).

Da die einzelnen Messergebnisse jedoch nicht rechtzeitig zur Verfiigung standen, wurden alle
Chargen in der gekithlten Vorlage grundsétzlich mit einer festen Menge an Nihrsalzen und Vitamin
supplementiert, so daB keine Limitierungen auftreten konnten:

+1 gl MgSO,4*7 H,0

+2 gl KH,PO,

+2 gl NH,Cl

+1 mgfl  Ca-pantothenat

+0.1 mil  Antischanm (DEYHYSAN K969, Henkel)

Der pH-Wert wurde in der gekithlten Vorlage mit NaOH auf pH 5.0 hochtitriert.

Mit diesen 4 Chargen B-Stirkehydrolysat wurde ein Labor-Wirbelschichtreaktor 4 Momnate lang
insteril betrieben, nachdem die sterile Kolonisierungsphase abgeschlossen war (siche Abschnitt
6.2.1). Damit gliedert sich dicser Versuchsverlauf entsprechend der Zulauf-Glukosekonzentration in
4 ProzeBabschnitte, wobei Charge 4 zur Untersuchung der Reproduzierbarkeit von 133 g/l auf 120 g/l

Glukose verdinnt wurde,

Bei der kontinuierlichen, insterilen Umsetzung der ersten Charge B-Starkehydrolysat mit 135 g/l
Glukose iiber einen Zeitraum von 30 Tagen wurden unterschiedliche Verweilzeiten im
Wirbelschichtreaktor eingestellt, um Informationen iiber stationare Betriebspunkte zu erhalten.

Beginnend bei eciner Start-Verweilzeit von 1,5 h wurde diese zunichst sukzessive auf 5 Stunden
verlingert und danach wieder sukzessive auf 1,5 Stunden verkiirzt, wobei eine eingestellte
Verweilzeit mindestens 48 Stunden gehalten wurde. Der Verlauf der ProzeBgroBen in diesem
Versuchsabschnitt ist in Abbildung 6.24 wicdergegeben. Oben sind die dem System aufgeprigien
Bedingungen (Zulauf-Glukosekonzentration und Verweilzeit) und darunter die Systemantworten
(Umsatz, Raum-Zeit-Ausbeute, Konzentrationen an Produkt und Kontamonationsprodukt)

dargestellt,

Wihrend der sukzessiven Verlingerung der Verweilzeit nimmt die Laktatkonzeniration im
Wirbelschichtreaktor stetig zu, wobei die Laktatkonzentration in der Vorlage bereits zu 89 g/l
bestimmt wurde. Die Laktatkonzentration im Wirbelschichtreaktor stieg in diesem ProzeBabschnitt
auf knapp 20 g/l an, konnte danach aber bei wieder kiirzeren Verweilzeiten auf etwa 15 g/l stabilisiert

werden.
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Als Nebenprodukt der Ethanolgirung mit Zymomonas mobilis wird im insteril betriebenen
Wirbelschichtreaktor lediglich noch Acetat registriert, wobei diese Nebenproduktbildung gegeniiber
den sterilen Fermentationen nur unwesentlich zugenommen hat. Acetoin und Acetaldehyd als
weitere Nebenprodukte der sterilen Fermentation konnen bei der insterilen Ethanolgérung nicht

mehr gefunden werden,

Vergleicht man die mit dieser Charge hydrolysierter B-Stirke ermittelten stationéren Betriebsdaten
mit den im definierten sierilen Sysiem ermittelten Daten, so ist eine drastische
Leistungsverschlechterung festzustellen. Wird die verringerte Selektivitit bei der insterilen
Ethanolgirung beriicksichtigt, die in dieser ProzeBphase 5 % betrégt, so lassen sich die im sterilen
Wirbelschichtreaktor mit synthetischem Mineral-Medium ermittelten Leistungsdaten durch eine
Halbierung der stationdren Raum-Zeit-Ausbeute mit den insterilen Daten korrelieren (siehe
Abbildung 6.25). Das bedeutet, dic Reaktionsgeschwindigkeit bei der Ethanolfermentation von
hydrolysierter B-Stirke mit Zymomonas mobilis ist auf 50 % abgesunken.

50 :
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= © 0
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5 PO | : : '
8 3O e Q@ oo e
v : : : : i
o | : : ! :
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O T ;:' ¥ E T i T i T
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Umsatz, 2
Abb. 6.25: Stationiire Betrichspunkie bei der Umsetzung von B-Starkehydrolysat im

Labor-Wirbelschichtreaktor, Vergleich mit synthetischem Medium

Die insterile Umsetzung der 2. Charge hydrolysierter B-Stirke mit Zymomonas mobilis im
Wirbelschichtreaktor vom 30. bis zum 70. Prozeftag und der 4. Charge vom 103. bis zum 116.
ProzeBtag ist in Abbildung 6.26 dargestellt. Bei einer Zulauf-Glukosekonzentration von 120 g/l wurde
nacheinander eine Verweilzeit von 2.9, 5.0 und 2.0 Stunden cingestellt und jeweils iiber mindestens

12 Tage konstant gehalten.
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Die im Wirbelschichtreaktor gemessene Laktatkonzentration blieh wihrend dieses ProzeBabschnitts
stabil bei Werten zwischen 10 und 15 g/l. Da die Zulauf-Laktatkonzentration dieser Charge B-
Stirkehydrolysat jedoch mit 4-5 g/l Laktat niedriger als bei der vorherigen Charge lag, hat sich die
Selektivitat der Ethanolfermentation weiter geringfiigig verschlechtert.

Wihrend bei der Aufprigung eines Verweilzeitsprungs von 2,9 Stunden auf 50 Stunden dic
stationiiren Konzentrationen im Wirbelschichtreaktor praktisch verzogerungsfrei erreicht werden,
wird beim Verweilzeitsprung aus dem stark Glukose-limitierten Zustand von 5,0 Stunden auf 2,0
Stunden der neue stationdre Zustand crst nach 4 Tagen erreicht.

Dies weist daraufhin, daB der Langzeitbetrieb unter stark Substrat-limitierenden Bedingungen bet
97-99 % Umsatz zur irreversiblen Desaktivierung der nicht mehr mit Subsirat versorgten
Mikroorganismen im Inneren der Sinterglaspartikel fithri. Die langsame Reaktion auf den
Verweilzeitsprung, immerhin werden iiber 50 Verweilzeiten bendtigt, bis der neue stationére Zustand
errcicht ist, zeigt an, daB die inaktiven Teile des Triigermaterials erst wieder nen besiedelt werden
miissen. Wihrend dieser inneren Neubesiedlung des Sinterglaspartikels kommt es nicht zu einer
signifikanten Erhohung der Laktatkonzentration im Reaktor. Die ’freien Plétze’ in der
Sinterglaskugel werden also nur durch Zymomonas mobilis Bakterien besetzt.

Die Umsatzeinbriiche bei der auf 5 Stunden eingestellten Verweilzeit sind auf techmische Probleme
bei der Zudosierung des stark Feststoff-belasteten Realsubstrats zuriickzufithren, die teilweise zu
halbtigigen Unterbrechungen der Substratzufubr fiihrten,

Die 3. Charge hydrolysierter B-Stiirke mit einem Glukosegehalt von zu Beginn 150 g/l, die vom 70. bis
zum 103. Versuchstag zur Ethanolfermentation eingesetzt wurde, stellte sich als stark mit Bakterien
und Hefen kontaminiert heraus. Da in den vorherigen Versuchsabschnitten bei einer Verweilzeit von
5 Stunden keine Instabilititen festzustellen waren, bot sich diese Charge mit der hdheren
Glukosekonzentration an, um Belastungsversuche unter micht Substrat-limiticrenden Bedingungen
durchzufithren. Daher wurde die Verweilzeit mit dieser Charge zundchst auf 6,7 Stunden
heraufgesetzt. Dies hatte einen rapiden Anstieg der Laktatkonzentration auf iiber 30 g/l zur Folge
(siehe Abbildung 6.27). Bei dieser hohen Konzentration an Laktat ist das Wachstum von Zymomonas
mobilis so stark gehemmt, daB Zymomonas mobilis im Chemostaten ausgewaschen wird (siche
Abschnitt 6.1.2).

Daher wurde versucht, den Wirbelschichtreaktor mit einer Verweilzeit von 4 Stunden wieder zu
stabilisieren, Dies gelang zundchst innerhalb von 7 Tagen. Allerdings war die Laktatkonzentration im
Reaktor durch diese kurzzeitige Instabilitit von 15 g/l im vorherigen Versuchsabschnitt auf 20 g/
gestiegen, was auf eine Coimmobilisierung von Laktat-bildenden Mikroorganismen hindeutet.

Daneben wurde bei der Umsetzung dieser Charge cine verstirkte H,S-Bildung festgestellt, die auf
den hohen Proteingehalt von iiber 3,3 g/l zuriickzufiibren ist. Besonders dem cingesetzten Stamm
ZM4  wird unter diesen Bedingungen eine verstirkte H,S-Bildung zugeschrieben
(GOODMAN/ROGERS 1985).

Versuchsergebnisse und Diskussion 89




O~ MO~ O

N O I o o |

~
w

Glukose zu

/1

20—
10

40—+
30 Ethanol,

Prozesszeit, d

Insterile Dauerfermentation von B-Stérkehydrolysat im Labor-Wirbelschichtreaktor

(70-103 Tage)

Abb. 6.27:

90 Versuchsergebnisse und Diskussion



Dic weitere Fermentation dieser stark kontaminicrten Charge B-Stirkehydrolysat bei konstanter
Verweilzeit, die Zulauf-Glukosekonzentration war durch die metabolische Aktivitdt  der
Kontaminanten von 150 g/l zu Beginn bereits auf unter 100 g/l gefallen, fithrte crneut zu einem
starken Anstieg der Laktatkonzentration im Wirbelschichtreakior auf fiber 40 g/l Lakeat, wobei bis zu
15 g/ aus der Vorlage stammten. Die Ethanolkonzentration, die nur im Wirbelschichtreaktor
gemessen wurde, stieg ebenfalls an aufgrund der Ethanolbildung durch Hefen bereits in der Vorlage.
Der Wirbelschichtreaktor war instabil geworden.

Wihrend der Fermentation dicser stark kontaminierten Charge wurde eine zunehmende Expansion
des Wirbelbetts festgestellt, so daB zunichst die Leerrohrgeschwindigkeit herabgesctzt werden
muBte, damit das Trigermaterial nicht aus dem Wirbelschichtreaktor ausgetragen wurde. Das
bedeutet, die mittlere Dichte des mit Biomasse besiedelten Trigers wurde geringer, es trat also ein
AuBenbewuchs auf. Dies komnte durch Rasterelektronenmikroskopische Aufmahmen eines
Sinterglastrigers, der dem Wirbelbett entnommen wurde, bestétigt werden (siehe Abbildung 6.25,
oberes Bild). Da der Zulauf bereits stark kontaminiert war, wurden dabei auch Kontaminanten in
den #duBeren Biomassefilm eingelagert, was mit zum starken Anstieg der Laktatkonzentration im
Wirbelschichtreaktor fithrte (siche Abbildung 6.28, unteres Bild). Um dies zu unterbinden wurde
versucht, die Scherkrifte im Wirbelbett durch periodisches Einblasen von Inertgas (Stickstoff) zu
erhdhen, um diesen fuBeren Biofilm abzuscheren. Dies gelang jedoch nur zum Teil, so daB am 103.
Prozefitag 1/4 des Wirbelbetts dem Wirbelschichtreaktor entnommen werden mufite, um den Prozell
aufrecht zu erhalten.

Durch den Einsatz einer frischen Charge hydrolysierter B-Stérke, wobel dic Glukosekonzentration
auf 120 g/l cingestellt wurde, konnte der ProzeB nach der Sinterglasentnahme bei einer Verweilzeit
von 2 Stunden wieder stabilisiert werden. Nach 7 Tagen wurde nahezu dersclbe stationdre
Betriebszustand erreicht, wic 40 Tage zuvor. Bei einem etwas erhdhtem Umsatz von 86% gegeniiber
rund 80% zuvor wurde dicsclbe Raum-Zeit-Ausbente von 20-22 g/(1*h) erzielt (siche Abbildung
6.23).

Der hohere Umsatz hat seine Ursache in der aufgrund der gegenitber dem vorherigen Zustand
hoheren Laktatbildung im Wirbelschichtreaktor. Die Laktatkonzentration liegt mit durchschniithich
24 g/l bedeutend fiber den vorherigen Werien von 15 g/, die Ethanolselektivitdt ist also weiter
abgesunken.

Versuchsergebnisse und Diskussion 91




TWOISSTLYSE(T PUN 25STH(oBIasyansIos 76

*(wojum) uoluEmIHE)IOY o118 ure
W Sipgod spuowow(z 9udREIeqQ {(Tsqo) Whorg wWaIayng JAE SYIRHYInIg
[$QA0Y UATHISIST S9P PUaIgEsm $1odIQySRISIIUIS SIUIS SUNBEINY - IWH Y 187999V




Die Verlauf der Bthanolselektivitat ist filr die gesamte Versuchsdauer von 116 Tagen in Abbildung
6.29 dargestellt:

Die Ethanolselektivitit bewegt sich in den stabilen Prozefphasen (Charge 1 und 2) in der Regel
zwischen 40 und 45 %. Allerdings fallt die Selektivitit bei drastischen Anderungen der
Fermentationsbedingungen kurziristig auf Werte weit unter 40 % ab. Dies wurde beim Wechsel vom
synthetischen Medium zum B-Stérkehydrolysat (0. bis 8. ProzeBtag), beim Verweilzeitsprung aus
dem stark Substrat-limitierien Zustand (58. bis 62. ProzeBtag) und Stabilisieren des
Wirbelschichtreaktors mit frischem B-Stdrkehydrolysat (103. bis 110. Prozessiag) beobachtet. In
diesen ProzeBphasen ergibt sich eine Bilanzliicke in der Kohlenstoffbilanz, da wahrend dieser
Phasen verringerter Ethanolselektivitit keine Konzentrationserhohung anderer Produkte gemessen

wurde,

Eine Regressionsanalyse der MeSwerte bis zum 70, ProzeBiag (lineare Regression) liefert numeriseh
einen minimalen Anpstieg von 0,009 g/g pro Monat. Das bedeutet, die insterile Vergiirung von B-
Starkehydrolysat ist mit immobilisierten Zymomonas mobilis im Wirbelschichireaktor stabil (siehe

Abb, §.29).

Die starke Streuung und die viel zu hohen Werte fiir die Ethanolselektivitit bei der Umsetzung der 3.
Charge B-Stirkehydrolysat sind auf den nicht miterfalSiten Ethanoleintrag aus der stark
kontaminierten Vorlage zuriickzufithren.

Es zeigt sich deutlich, daB nach dieser Stérung die Ethanolsclektivitét nicht wieder auf die alten
Werte ansteigt, sondern bei Werten von knapp unter 40 % liegen bleibt.
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Abb. 6.29: Insterile Daverfermentation von hydrolysierter B-Stirke im Labor-

Wirbelschichtreaktor, Ethanolselektivitat (0-116 Tage)
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6.3.2 Fermentation von hydrolysierter B-Starke in 2-stufiger Technikums-Wirbelschichtanlage

Die Ethanolfermentation von hydrolysierter B-Stirke mit immobilisierten Zymomonas mobilis
Bakierien in der Technikums-Wirbelschichtanlage, die aus 2zwei mIm Rethe geschalteten
Wirbelschichtreakioren mit einem Volumen von 35 1 im ersten und 50 1 im zweiten
Wirbelschichtreaktor bestand, wurde mit folgenden Zielsetzungen durchgefiihrt:

1. Der Anfahrvorgang - die Vorkolonisierung des Trigermaterials mit Zymomonas mobilis Bakterien
(siche Abschnitt 6.2.1) - soll unter ’technischen Bedingungen’ in der lediglich desinfizierten
Wirbelschichtanlage untersucht werden.

2. Diec Uberiragbarkeit des im Labor-Wirbelschichtreaktor ermitielten Betriebspunktes auf den um
den Faktor 25 vergréBerten Technikums-Wirbelschichtreaktor sollte itberpriift werden, sowie das
Konzept der Kaskadierung von 2 Wirbelschichireaktoren zur Erzielung hoher Raum-Zeit-Ausbeuten
auch bei vollstdndigem Umsatz sollte auf die Umsetzung von hydrolysierter Abfalistirke iibertragen
werden (siehe Abschnitt 6.3.1 und 6.2.3).

Entsprechend dieser Zielsetzungen gliedert sich der in der Technikums-Wirbelschichtanlage
durchgefithrie Versuch zor insterilen Ethanolfermentation mit Zymomonas mobilis in 2

Versuchsphasen:

Die 1. Versuchsphase, die Kolonisierung der beiden hintereinandergeschalteten Technikums-
Wirbelschichtreaktoren mit , wurde mit syathetischem Medinm durchgefithrt, Hierzu wurde zum
einen ein Glukosekonzentrat (600 g/1) und zum andercn die Nihrsalz- und Vitaminlbsung nicht
sterilisiert vorgelegt und die beiden Stoffstrome der Wirbelschichtanlage so zudosiert, daB} sich eine
Zulauf-Glukosekonzentration von 120 -130 g/1 ergab.

Die Anzucht der Zymoronas mobilis Zellen erfolgte unter sterilen Bedingungen in einer
Fermentationsstrecke mit einem 30 1 Vorfermenter und einem 300 1 Rithrkessel-Fermenter im
diskontinuierlichen Ansatz. Die Zellen wurden am Ende der exponenticllen Phase abgeerntet und
ohne Aufkonzentriervng in die vorher mit 70 % Ethanol desinfizierte Wirbelschichtanlage gepumpt.

Bei Raumtemperatur wurde die Zellsuspension ohne Zugabe von frischem Substrat in den jeweiligen
Wirbelschichireaktoren umgepumpt. Wenige Stunden nach Beginn der Sorptionsphase traten
technische Probleme an der Umlaufpumpe eines der beiden Reaktoren auf, die erst nach insgesamt
6,5 Tagen behoben werden konnten. In dieser Zeit muBlien beide Reaktoren mehrmals zum
Auswechseln von defekten Pumpenteilen insteril gedffiet werden. Wihrend dieses Reaktor-
Stillstands wurden die Wirmetauscher der Wirbelschichtreaktoren mit Kithlwasser beaufschlagt, so
dal sich eine Temperatur von 15-18 °C in den Wirbelschichtreaktoren aufrecht erhalten fief3.

Da Zymomonas mobilis auch itber ldngere Zeifrdnme ohne Substrat seine metabolische Aktivitdt
nicht verliert (CASTELLAR et al. 198%), wurde nach 6,5 Tagen bei einer relativ langen Verweilzeit
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Abb. 6.30:

Anfahren 2-stufige Technikums-Wirbelschichtanlage, insteril mit synthetischem
Medium (1: Reaktor 1, 2: Reaktor 2, ohne Angabe: Gesamtanlage)
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von 20 Stunden die Kolonisierung des Sinterglasmaterials fortgesetzt. Da der Umsatz in beiden
Wirbelschichtreakioren bei dieser Verweilzeit vollstdndig war, also noch metabolische Aktivitit in
den Wirbelschichtreaktoren vorhanden war, wurde nach weiterer manueller Verkirzong der
Verweilzeit auf 15 Stunden und danach auf 7 Stunden der Umsatzregler eingeschaltet und ein

Umsatzsollwert im ersten Wirbelschichtreaktor von 50 % vorgegeben (siche Abbildung 6.30). Durch
die Vorgabe eines niedrigen Umsatzes im ersten Wirbelschichtreaktor soll sichergestelit werden, dafl
wihrend der Kolonisierungsphase auch im 2. Wirbelschichtreaktor keine Substrat-limiterenden

Bedingungen auftreten kinnen.

Dic Kolonisierung des ersten Wirbelschichireaktors nimmt zunichst denselben Verlaof, wie er auch
im sterilen Labor-Wirbelschichtreaktor beobachtet wurde. Durch die zunchmende
Biomasseakkumulation im Sinterglas kann vom ProzeSrechner die Verweilzeit in den
Wirbelschichtreaktoren verkiirzt werden. Entsprechend sieigt die aus den on-line gemessenen

Ethanolkonzentrationen ermitielte Raum-Zeit-Ausheute an.

Die Raum-Zeit-Ausbeute im ersten Wirbelschichtreaktor erreicht jedoch im Gegensatz zum steril
betricbenen Labor-Wirbelschichtreaktor, in dem bei 50 % Umsatz eine Raum-Zeit-Ausbeunte von
itber 40 g/(1*h) erzielt wurde, nur Werte von maximal 24 g/(I*h) bei einer Verweilzeit von 1,2
Stunden, Ab dem 11. ProzeBtag fallt die Raum-Zeit-Ausbeute im ersten Wirbelschichtreaktor
kontinuierlich ab. Die Steigerung der Aktivitit im Wirbelschichtreaktor durch zunehmende
Biomasseakkumulation in den Sinterglastrigern wird hier also durch eine zunehmende
Desaktivierung fiberlagert. Dies wurde im steril betriebenen Labor-Wirbelschichtreaktor in keinem
Fall beobachtet.

Aufgrund des mehrtéigigen Anlagenausfalls bereits in der Sorptionsphase wird vom Beginn der
insterilen Kolonisicrung an cine Laktatkonzentration von 5-10 g/l in den Wirbelschichtreakioren
gemessen. Da diese Kontaminationsproduktbildung tiber den dargestellten Versuchszeitraum (6,5 -
15,5 Tage) jedoch nicht weiter ansteigt, kann die Laktatbildung nicht urséchlich fiir die
Desaktivierung verantwortlich sein. Im Chemostaten (siche Abschnitt 6.1.2) und im insterilen Labor-
Wirbelschichtreaktor (siche Abschnitt 6.3.1) sind bei diesen Laktatkonzentrationen keine
Instabilititen beobachtet worden,

Ab dem 12. ProzeBtag wurde im Zuleitungssystem der Nahrsalzvorlage, die auBer den Vitaminen
und dem Komplexbildner keine C-Quelle enthielt, ein starkes Biomassewachstum festgestellt. Dieses
Biomassewachstum kénnte entweder eine Limitierung durch Niahrsalzverbrauch oder eine
Inhibierung durch Bildung von fiivr Zymomonas mobilis toxischen Kontaminationsprodukten
hervorgerufen haben.

Daraufhin wurde das Zuleitungssystem alle 2 Tage mit Natronlauge gereinigt. Die Instabilitit konnte
durch diese MaBnahme jedoch nicht unterbunden werden, wie aus dem weiteren Versuchsverlanf

ersichtlich wird.

Nachdem die Kolonisierung des Sinterglasmaterials beider in Reihe geschalteter
Wirbelschichtreaktoren abgeschlossen war, wurden durch Vorgabe weiterer Umsatz-Sollwerte
andere Betricbspunkte cingestellt. Es konnte nur bei ecinem Gesamtumsatz von 98-69 % ein stabiler
Betricbspunkt ermittelt werden. Bei niedrigeren Umsitzen stieg die vom ProzeBirechner geregelte
Verweilzeit weiter an, die Wirbelschichtanlage blieb instabil.
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Nach 13,6 ProzeBStagen kam es durch eine Stdrung zu einer kurzzeitigen Unterbrechung der
Versorgung  der Technikums-Wirbelschichtanlage mit Nahrsalzen, so daR die Zulauf-
Glukosekonzentration in  dieser Zeit anf 600 gl Glukose anstieg. Die Regelstrecke
(Wirbelschichtreaktor, on-line Polarimeter und ProzeBrechner) reagierte aul diese starke Storung
jedoch sehr stabil, so daB der neu vorgegebene Umsatz-Sollwert nur geringfiigig iiberschritten wurde.
Auch das Abfaliren der Umsatz-Sprungfunktionen im Technikums-Wirbelschichtreaktor erfolgt mit

nur einmaligem Uberschwingen der Regelstrecke.

Trotz der in der nicht sterilen Kolonisierungsphase aufgetretenen Instabilitit der
Wirbelschichtanlage wurde mit der Zufithrung von hydrolysierter B-Stirke nach insgesamt 15,3
ProzeBtagen die eigentliche Produktionsphase gestartet.

Aus logistischen Griinden wurden die Fermentation in der Techniknms-Wirbelschichtanlage mit
einem B-Starkehydrolysatkonzentrat (’DormafermR ’} mit ¢iner Glukosekonzentration von 400 - 500
o/ durchgefithrt, Dieses lingere Zeit lagerfihige Konzentrat hat im Vergleich zum unbehandelten B-
Stirkehydrolysat einen stark verringerten Feststoffanteil. Zur Fermentation wurde dieses Konzentrat
mit Leitungswasser in einer auf 4-5 °C gekiihlten Vorlage verdiinnt und wie vorher beschricben mit
Nithrsalzen und Vitamin supplementiert (siche Abschnitt 6.3.1).

Wenige Stunden nach der Umschaltung von synthetischem Medium auf Realsubstrat bei konstanter
Verweilzeit und gleich eingestellter Zulauf-Glukosekonzentration - aufgrund von dabei notwendigen
Neukalibrierungen der Analysengerite konnte dieser ProzeBabschnitt nicht aufgezeichnet werden -
war der Gesamtumsatz von vorher 80% auf iiber 95% und damit auch die Raum-Zeit-Aunsbeuten
angesticgen (siche Abb. 6.31). Dies legt noch einmal dic oben erwihnte Vermutung nahe, daf} bei
der insterilen Dosierung des synthetischen Mediums eine Mangelsituation fiir die immobilisicrien

Zymomonas mobilis Bakterien vorgelegen haben mul.

Dic insterife Produktionsphase sollte bei festen, aus den Untersuchungen in den Labor-
Wirbelschichtanlagen ermittelten Betriebsparametern durchgefithrt werden. Ausgehend von den
Untersuchungen zur Kaskadierung der Wirbelschichtreaktoren solite dic Gesamtverweilzeit fest
vorgegeben werden. Dabei war bei einer Zulauf-Glukosekonzentration von 120 g/1 als Optimum ¢in
Umsatz von 80 % im ersten Wirbelschichtreaktor, dem *Leistungsreaktor’, ermittelt worden, um im
zweiten Wirbelschichtreaktor, dem 'Umsatzreaktor’, 99 % Umsatz zu erzielen (siche Abschmitt
6.2.3). Diese Daten gelten fiir die sterile Vergérung von synthetischem Glukosemedium.

Um 80 % Umsatz bei der Vergirung von hydrolysierter B-Stirke zu erreichen, war im Labor-
Wirbelschichtreaktor eine Verweilzeit von 2 Stunden exforderlich (siche Abschnitt 6.3.1). Deswegen
wurde in der Technikums-Wirbelschichtanlage zunichst eine Gesamt-Verweilzeit von 4 Stunden
vorgegeben, was eciner Verweilzeit von 2,1 Stunden im ersten Wirbelschichtreaktor der

Technikumsanlage entsprach.
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Insterile Dauerfermentation von B-Starkehydrolysat in 2 stafiger

Technikums-Wirbelschichtanlage (15.-37. ProzeBtag)
(1: Reaktor 1, 2: Reaktor2, ohne Angabe: Gesamtanlage)
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Vom 15. bis zum 25. ProzeBtag wurde die Technikums-Wirbelschichtanlage bei dieser Verweilzeit
betrieben. Dabei konnte im Leistungsreaktor jedoch nur ein Umsatz von maximal 60 % erreicht
werden, was zu einen Gesamtumsatz von lediglich 90% fithrte. Erst mit der Verlangerung der
Gesamt-Verweilzeit auf 4,25 h und der exakten Einstellung einer Zulauf-Glukosekonzentration von
120 g/l konnte in der Technikums-Wirbelschichtanlage der vorgegebe Betriebspunkt erreicht werden.

Das heiBt, gegenitber dem Labor-Wirbelschichtreakior muf im Technikums-Wirbelschichtreaktor
die Verweilzeit um 10 % von 2 auf 2,2 Stunden verlingert werden, um bei gleicher Zulauf-
Glukosekonzentration einen Umsatz von 80 % zu erzielen. Entsprechend verringert sich auch die
Raum-Zeit-Ausbeute im  Technikums-Wirbelschichtreaktor, Die ermittelten Betriebsdaten
(arithmetisches Mittel iiber den angegebenen ProzeBzeitraum) zur insterilen Alkoholgérung von
hydrolysierter B-Stirke fiir beide Wirbelschichtreaktoren sind in Tabelle 6.9 noch einmal

rusammengefalt:

Finzelreaktor Einzelreaktor Kaskade
Reaktorvolumen, | 2,2 35 105
Glukosezulauf, g/l 120 1182 1182
Umsatz, % 79,6 79,9 98,5
Verweilzeit, b 2,0 22 4,25
Raum-Zeit-Ausbeute, 20,5 18,9 124
g/(I*h)
Ethanol, g/ 40,9 413 49 4
Laktat, g/l 12,7 14,5 14,1
Ethanol-Selektivitit, 0,43 0,44 0,42
gg
Gas-Leerrohr- 11,7 33,5 -
geschwindigkeit, m/h
(ProzeBzeitraum, d 62-70 27-33 27-33)

Tab. 6.9: Betricbsdaten Labor-, Technikums-Wirbelschichtreaktoren.
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Zur Untersuchung der Stabilitdt der Wirbelschichtanlage bietet sich die Beobachtung der Ethanol-
Selekiivitdt mit fortschreitender ProzeBdauer an, da diese praktisch unabhingig vom jeweiligen
Umsatz ist (siche Abschnitt 6.1.1). In Abbildung 632 sind die ermittelten Selektivititen des
Leistungsreaktors und der Gesamtanlage iiber der ProzeBzeit aufgetragen. Zur Tendenzerkennung
wirden diese Werte zum einen fiir den Einzelreaktor und zum anderen fiir die Gesamtanlage einer
(linearen) Regressionsanalyse unterzogen. Es werden jeweils negative Steigungen festgestellt, die
Ethanol-Selektivitit fillt also mit zunchmender Prozefdauer. Fiir die Analyse aller MeBdaten ergibt
sich folgende Gleichung:

Ethanolselektivitit, g/g = - 1,2*10'3 * Prozefzeit, d + 0,477

Das bedeutet, innerhalb des becbachteten Prozefzeitraums sank die Ethanolselektivitit um 0,036 g/g

im Monat.

1.00 i
D@0 ] v g
Glukose—medium B--Starkehydrolysat
\5@30.80_. ................................................................................................................................... f
= |

10 15 20 25 30 35
Prozesszeif, d
Abb. 6.32: Ethanolselektivitidten der Technikums-Wirbelschichtanlage iiber Prozefzeit,
Regressionsanalyse.

Die Laktatkonzentration ist iiber den gesamten Versuchsverlauf der Fermentation von hydrolysierter
B-Stirke jedoch stabil. Bei Zulauf-Laktatkonzentration von 2-4 g/l werden im Ablauf der
Technikumsanlage Laktatkonzentrationen zwischen 10 und 15 g/l gemessen. Dieses Laktat wurde
jedoch fast vollstindig im ersten Wirbelschichireaktor gebildet (siche Abb. 6.32). Im zweiten
Wirbelschichtreaktor wurde als Kontaminationsprodukt Butyrat mit Konzentrationen von bis zu 3 g/l
dedektiert.
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Abb. 6.33: Rasterelekironenmikroskopische Aufnahme eines Sinterglaspartikels am Ende
der Kolonisierungsphase; Bruchflache 100x, Pore im Inneren 2000x.
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Demmnach korreliert die Verringerung der Ethanolselektivitit nicht unbedingt mit einer Zunahme der
Laktatkonzentration, sondern mit einer Zunahme der Bildung vom Kontaminationsprodukien

allgemein,

Diese in der Technikums-Wirbelschichtanlage beobachtbare Tendenz zur Instabilitdt deckt sich nicht
mit den Ergebnissen, die in den Labor-Wirbelschichtanlagen erzielt wurden,

Signifikantester Unterschied zwischen den Versuchen in den unterschiedlich dimensionierten
Wirbelschichtreaktoren ist neben der ReaktorgroBe die Voirgehensweise bei der Kolonisierung des
Sinterglasmaterials, die im Labor-Wirbelschichtreaktor steril durchgefiibri wurde. Daher liegt die
Vermutung nahe, dafl die Cotmmobilisierung von Kontaminanten in der Kolonisierungsphase in den
Technikums-Wirbelschichtreaktoren Ursache der festgesteliten Tendenz zur Instabilitdt der
Technikumsanlage sein kinnte, Rasterclektronenmikroskopische Aufnahmen von Sinterglaskorpern,
die am Ende der Kolonisierungsphase den Wirbelschichtreaktoren entnommen wurden, zeigen zwar
eine vollstindige Kolonisierung auch der Poren im Inneren des Trigermaterials. Allerdings sind
selbst in Poren, die sich im Zentrum der Sinterglaskorper befinden, bereits Kontaminanten zu

identifizieren (siche Abb. 6.33).

Beim Vergleich der bei der nahezu vollstindigen Vergirung von B-Starkehydrolysat im Labor-
Wirbelschichtreaktor erzielten Raum-Zeit-Ausbeute von 10,5 g/(I*h) und der in der 2-stufigen
Technikums-Wirbelschichtanlage erreichten Raum-Zeit-Ausbeute von 12,4 g/(I*h), zeigt sich nur
eine unbedeuntende Leistungssteigerung, Ausgehend von den Ergebnissen bet der sterilen Vergirung
von Glukosemedium in den Labor-Wirbelschichtreaktoren (siche Abb. 6.20), wo festgestellt wurde,
dal} sich bei diesem Umsatz die im Einzelreaktor erzielte Raum-Zeit-Ausbeute durch Kaskadierung
verdoppeln ldBt, wire cine Raum-Zeit-Ausbeute von etwa 20 g/(I*h) in der Technikums-

Wirbelschichtanlage zu erwarten gewesen.

6.3.3 Abschiitzung des Gasanteils im Wirbelbett

Die Berechnung der ProzeflgroBen Verweilzeit und Raum-Zeit-Ausbeute mit dem
Reakiortotalvolumen, wie es hier vorgenommen wurde, also der Summe aus Fliissigkeitsvolumen,
Feststoffvolumen und Gasvolumen im Wirbelschichtreaktor, ist unmter verfahrenstechmischen
Gesichtspunkten sinnvoll, da hier dafl "'umbaute Volumen’ interessiert,

Die mikrobielle Umsetzung findet jedoch nur in der fliissigen Phase bezichungsweise an der
Phasengrenze fest-fliissig statt. Das bedeutet, das Fliissigkeitsvolumen ist das eigentlich relevante
'reaktionstechnische Volumen’, mit dem unterschiedlich dimensionierte Wirbelschichtreaktoren
unter der Vorausetzung identischen Energic- und Stoffiransports (konvektiv und diffusiv),
beschrieben werden kinnen, "

Die geometrische Ahnlichkeit der eingesetzten Labor- und Technikums-Wirbelschichtreaktoren mit
demselben Trigermaterial bedingen bei Nichtberiicksichtigung der Gasbildung und nicht zn
niedrigen Verweilzeiten identischen Stofftransport (siehe Abschnitt 5.4).

Das in der Wirbelschicht gebildete CO, hat bei unterschiedlich dimensionierten Reaktoren zum
einen Einfluf} anf das reaktionstechnische Volumen und damit auf die tatsichliche Verweilzeit, und
kann zum anderen die Hydrodynamik und damit den Stofftransport beeinflussen (siche Abschnitt
6.2.4).
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Das reaktionstechnisch relevante Volumens eines Wirbelschichtreaktors ist neben dem
Feststoffvolumen im Reaktor vom Gasvolumen abhingig. Dimensionslos mit Volumenanteilen
dargestellt muf} gelten:

BL = 1 - (CS -+ BG) 6.6
Der Feststoffanteil 148t sich einfach aus der cingewogenen Menge und der Dichte des
Tragermaterials und des Wirbelschichtvolumens berechnen.
Ansitze zur Berechnung des Gasanteils 3-phasiger Wirbelschichten mit einem Gasquellterm iiber
der Hohe der Wirbelschicht sind bisher micht in der Literatur beschrieben worden (STRIEGEL

1989).

Zur Beschreibung von 3-Phasen Wirbelschichten mit externem Gaseintrag unterhalb des Wirbelbetts
werden in der Literatur eine Reihe von empirischen oder halbempirischen Bezichungen fitr
unterschiedliche Feststoffdichten und -durchmesser angegeben (MUROYAMA/FAN 1985). Der
Geltungsbereich der verschiedenen Korrelationen wird neben den Stoffeigenschaften durch das
Verhéltnis von Flissigkeits- zu Gasleerrohrgeschwindigkeit uy /u; charakterisiert.

Tm Labor-Wirbelschichtreaktor wurde bei der Ethanolfermentation mit Zymomonas mobilis als
minimales Geschwindigkeitsverhéltnis v fu, ein Wert von 138 und im Technikums-
Wirbelschichtreaktor von 1,0 erreicht.

Lediglich die von DARTON und HARRISON (1975) vorgeschlagene Beziehung zur Berechnung des
Gasanteils fiir ein Geschwindigkeitsverhiltnis uy /uey von 0,4 - 20 kann demnach benutzt werden, alle
anderen Bezichungen gelten fiir weitaus hohere Gasvolumenstréme im Verhiltnis zum
Flitssigkeitsstrom (Herleitung siche Anhang 10.3):

ug*(teg) - U Fe*(legley = TN 6.7

wobei vy, . die Aufstiegsgeschwindigkeit einer Blase in mm/s darstellt.

Diese Bezichung wurde mit dem System Luft/Wasser bei Partikel unterschiedlicher Dichte und
Durchmessern von 0,32 bis 6 mm ermittelt und basiert auf dem ’reduced wake model’. Das besagt,
daB im ’Fliissigkeitsschwanz’, den jede Gasblase hinter sich herzieht, keine Trigerpartikel
mittransportiert werden. Dies gilt nur, wenn der Durchmesser der Gasblasen kleiner oder maximal
von derselben GroBenordnung wie der Durchmesser der Triigerpartikel ist. Bei der Ethanolgirung in

den Wirbelschichtreaktoren war diese Voraussetzung erfillt.

Fiir den Bereich des “uniform bubbling regimes’, das bedeutet, die anfsteigenden Gasblasen sind alle
von #ihnlicher GroBe und gleichméaBig {iber den Reaktor-Querschnitt verteilt, wird

f(Vboo,eG) = 180 * CG 6.8.

Durch Kombination der Gleichungungen 6.6, 6.7 und 6.8 erhilt man die quadratische
Bestimmungsgleichung fiir den Gasanteil (. Diese Gleichung gilt auch fiir die Grenzfille, dafl der
Feststoffanteil oder der Gasanteil gegen Null gehen.
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Zur Abschiitzung des Gasanteils in einer Wirbelschicht mit Gasquellterm iiber der Hohe des
Wirbelbetts bictet sich ein Stufenkonzept an.

Das Wirbelbett wird in dquidistanten Absifinden in Scheiben geschnitten, die keine Gradienten in
radialer Richtung aufweisen. Die in jeder Scheibe gebildete Gasmenge wird dem bisherigen
Gasstrom in der folgenden Stufe zuaddiert. Unier der Annabme einer in erster Niaherung iiber der
Reaktorhdhe homogenen Verteilung des Trigermaterials in der Wirbelschicht wird in jeder Stufe
dieselbe Gasmenge produziert, Diese ergibt sich ans der Gesamtgasmenge dividiert durch die
Anzahl der Stufen. Das bedeutet weiterhin, dafl die Zunahme des Gasanteils in jeder Stufe mit einer
entsprechenden Abnahme des Fliissigkeitsanteils verbunden ist.

Die Aufsummicrung der Gasanteille der einzelnen Hquidistanten Smfen dividiert durch die
Gesamizahl der Stufen ergibt dann den Gasanteil in der Wirbelschicht, Addiert man den Gasanteil
des Reaktorkopfs hinzu, der ebenfalls mit obiger Beziehung durch den Grenzilbergang eg gegen 0
berechnet werden kanm, so erhélt man den Gasanteil im gesamten Reaktor,

Die Ergebnisse einer solchen Berechnung fiir den Labor- und den Technikums-Wirbelschichtreaktor
bei maximaler Gasbildung sind mit den jeweiligen Parametern in Tabelle 6.10 zusammengefaft.
Hierbei sind die Feststoffanteile als Vollkugeln berechnet worden, da angenommen wird, daB die
Poren des Sinterglasmaterials vollstindig mit Zymornonas mobilis Bakterien geffilt sind,

Laborreaktor Technikumsreaktor
uL, mfh 40 40
UG3 maxe m/h 24,8 36
Hbhe, m 0,6 18
eg (Bett), % 24,1 22,7
eg {total), % 13,1 i24
e (Bett), % 1,2 2,57
e (totab), % 1,7 2,62

Tab. 6.10: Berechnung der Gasanteile e in den Wirbelschichtreaktoren.

Eine experimentelle Uberpriifung der berechneten Gasanteile ist mit einer Differenzdruckmessung
in der Wirbelschicht moéglich. Hierbei wird der statische Druck des Wirbelsbetis P bei
unterschiedlichen Gasleerrohrgeschwindigkeiten, also unterschiedlichen Gasgehalten und konstanter
Flitssigkeitsleerrohrgeschwindigkeit gemessen. Durch Differenzbildung mit dem statischen Druck,
der ohne Gasbildung gemessen wird, Po, und Normierung auf Po erhilt man den Gasgehalt der
Wirbelschicht oberhalb der Mefstelle:
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e = V&/V = Vierdrangtes Wirbelbett/ ¥

= A%hg / A*h = [A*(Po-P)/(0*g)[A*Po/(0%g)]

= {(Po-P)/Po

Die MeRstelle zur Messung des statischen Drucks im Technikums-Wirbelschichtreaktor ist senkrecht
zur Strdmungsrichtung oberhalb des Verteilerbodens angebracht. Um das Miterfassen von
Einlaufstbrungen zu  vermeiden, wurde die MeBstelle mit einem Abstand von 4
Reaktordurchmessern fiber dem Verteilerboden installiert (siche Abbildung 6.31).

Es konnten nur sehr kleing Differenzdriicke am Rande der Empfindlichkeit (I mbar) des
piezoresistiven Druckanfnehmers gemessen werden, Dic Ergebnisse sind in Tabelle 6.11

zusammengestellt:
ug, m/h Uey m/h dP, mbar e )
36,7 0 150 0
36,7 5,6 150 ]
36,7 8,5 149 _ 0,66
36,7 17,5 147 2,00
36,7 30,5 146 2,66

Tab. 6.11; Gemessene Gasanteile im Technikums-Wirbelschichtreaktor.

Die Berechnung des Gasgchalts nach dem oben aufgefithrten Ansatz ist im Vergleich zu diesen
experimentell ermiitelien Werten in Abbildung 6.31 dargestellt. Es zeigt sich eine zufriedenstellende
Korrelation, wenn man die meBtechnisch bedingte Streuung der Mefiwerte und die ungeniigende
Anzah! von MeBpunkten auBer acht Hfbt.

Diese Ergebnisse zeigen, daB die Unterschiede im Gasgehalt von Labor- und Technikums-
Wirbelschichtreaktor je nach zu vergleichendem Betriebszustand bei 1-2 % liegen und demmach der
EinfluB des Gasgehalts auf die tatsiichliche Verweilzeit vernachlissigt werden kann.

Eine Extrapolation des verwendeten Stufenmodells auf hihere Gasleerrohrgeschwindigkeiten, also
grofere Wirbelschichthhen ist nicht zulissig, da der Ubergang vom ’uniform bubbling regime’ auf
das ’churn-turbulent regime’, also das Auftreten von radialen Inhomogenititen mit sehr grofien,
schnellen Gasblasen in der Nahe der Achse des Wirbelbetts, von Randbedingungen abhéngt, die
nicht vorhersehbar sind (DARTON/HARRISON 1975).
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6.4 Diskussion ausgewihlter Aspekie

641  Produktinhibierung

Die Aufnahme der kinetischen Daten von suspendierten Zymomonas mobilis Bakterien zeigte den
starken Einfluf der Produktinhibierung auf die spezifischen Umsetzungsgeschwindigkeiten von
Zymomonas mobilis. Insbesondere die Verwertung von hoherkonzentrierten Glukosemedien (=150
g/l) zur Ethanolgirung ist im einstufigen kontinuierlichen ProzeB nicht moglich (siche Abschnitt 6.1).

Zur Uberwindung dieser Endprodukthemmung wurden in der Literatur verschiedene Anpsétze
diskutiert, wobei grundsitzlich zwischen Kaskadierung (POSTEN 1987) und simultaner
Produktabtrennung unterschicden werden mu8.

Zur simultanen Abtrennung des gebildeten Ethanols werden ’Vakuum-Fermentationen’
(CYSEWSKI/WILKE 1977), ’Extraktiv-Fermentationen’ (MATSUMURA/MARKL 1984) und
Adsorptionsmethoden (WALSH et al. 1983), sowie unter Einsatz von Membranen, Perstraktion
(MATSUMURA/MARKL 1986) und Pervaporation (CHOUDHURY et al. 1985) vorgeschlagen.

Der zusitzliche apparative Aufwand und Energieeinsatz zur simuitanen Produktabtrennung muf in
erster Linie durch eine starke Reduzierung des Reaktionsvolumens zu rechifertigen sein. Daneben
kann beim Einsatz hbher konzentrierter Glikosesubstrate die Reduzierung des Abwasseranfalls
(Schlempe) eine nicht unbedeuntende Rolle spielen.

Auch der Finsatz der simultanen Ethanolabtrenmung bei dem hier entwickelten 2-stufigen
Wirbelschichtverfahren komnte die Verwertung hoher konzentrierter B-Stirkehydrolysate
ermdglichen. Dabei ist es sicherlich sinnvoll, nur den ersten Wirbelschichtreaktor (Leistungsreaktor)
mit einer Einheit zur simultanen Abtrennung des Gérprodukts auszustatten, da im zweiten
Wirbelschichtreaktor (Umsatzrcaktor) die Reaktionsgeschwindigkeit durch das limiticrende Substrat
bestimmt wird (siche Abbildung 6.35).

Dic cingesetzten Wirbelschichtreaktoren bicten insbesondere fiir die klassische destillative
Ethanolabtrennung Vorteile gegeniiber Systemen mit suspendierten Mikroorganismen, da die
Giirorganismen immobilisiert vorliegen und somit vor der Destillation keine Abtrennung der Zellen

erfolgen mull.

Als wirtschaftliche Randbedingung zum Finsatz der Destillation gilt dic Forderung nach einer
Mindest-Ethanolkonzentration von 50 g/l im Reaktor (MATORELLA et al. 1984; ARMSTRONG et

al. 1985).

Als weitere Randbedingung zeigten die Untersuchungen zur Stabilitit der Ethanolgérung mit
Zymomonas mobilis im Wirbelschichireaktor, daB eine  hydraulische Verweilzeit in der
Gesamtanlage von mehr als 5 Stunden zu Instabilitiiten fithrt.
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Abb. 6.35: Prinzipskizze 2-stufige Wirbelschichtanlage mit simultaner Ethanolabtrennung

Mit der maximal im Wirbelschichtreaktor bei der Vergirung von B-Stdrkehydrolysat errcichten
Raum-Zeit-Ausbeute von 20,5 g/(1*h), - die korrespondierende Produktkonzentration lag bei 41 g/l,
die Substratkonzentration bei 24 g/l -, 146t sich mit den vorgegebenen Randbedingungen die Zulauf-
Glukosekonzentration abschitzen, die gerade noch vollstindig in einer solchen Anlage umzusetzen

wire.

Da fiir dic Vergirung des Restzuckeranteils im 2. Wirbelschichtreaktor 2 Stunden Verweilzeit notig
sind (siche Abschnitt 6.3.2), stchen fiir den Leistungsreaktor noch 3 Stunden zur Verfiigung.
Innerhalb von 3 Stunden sind mit oben angenommener maximaler Raum-Zeit-Ausbente und einer
Ethanolselektivitdt von 43 % 144 g/l Glukose im ersten Wirbelschichtreaktor umsetzbar. Damit
kinnte maximal eine Zulauf-Glukosekonzentration vor lediglich 168 g/l vollstindig umgesetzt

werden.

Die somit mdgliche Steigerung der Zulaunf-Glukosekonzentration des B-Stirkehydrolysats um 40-50
g/l Glukose steht in keinem Verhiltnis zum Anfwand einer simultanen Ethanolabtrennung, so dafs
cin solches Konzept bei der insterilen Vergirung von B-Stirkehydrolysat mit immobilisierten
Zymomonas mobilis Bakterien in 2-stufiger Wirbelschichtanlage nicht sinnvoll erscheint.
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642  Trigergeometrie

Der Wirkungsgrad der Immobilisierung von Zymomonas mobilis Bakterien an in der Wirbelschicht
eingesetzien offenporigen Sinterglastrigern wurde aufgrund der intrapartikuliren Diffusion zu 30 -
50 % bestimmt. Um die immobilisierte Biomasse gut mit Substrat versorgen zu kénnen und somit das
Reaktorvolumen besser auszunutzen, wiren Partikeldurchmesser von 0,2 bis 0,4 mm notwendig,
anstatt der eingesetzten Durchmesser vonr 1 - 2 mm (siche Abschnitt 6.2.4).

Die Verringernng des Partikeldurchmessers hitte zopichst den zusitzlichen Vorteil, daB der zur
Fluidisierung des Tragermaterials notwendige Energieeintrag vermindert werden konnte.

Allerdings besteht bei der Verringerung der Stromungsgeschwindigkeit in der Wirbelschicht und
damit bei ciner Verringerong der Scherkrifte, die an der Partikeloberfliche angreifen, die Gefahr
eincs BiomasseauBenbewuchs, Wie bei der insterilen Fermentation von B-Stiirkehydrolysat
festgestellt wurde, fithrt ein solcher AuBenbewnchs zur Coimmobilisierung von Kontaminanten, 5o
daf} dieser aus Griinden der Stabilitdt unbedingt vermieden werden mufl. Auch der Versuch den
Biofilm periodisch mit Inertgas abzuspitlen, fiihrt nur zu m#Bigem Erfolg (siche Abschnitt 6.3.1).

Zusatzlich besteht durch die Verringerung der Sedimentationsgeschwindigkeit kleinerer
Tragerpartikel die Gefahr des unkontrollierten Trigeraustrags insbesondere bei hoher

Gasproduktion.
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7. Zusammaeniassung

Um den wirtschaftlichen Herausforderungen der technischen Ethanolgirung - hohe Kapitalkosten
und hoher Rohmaterialverbrauch - gerecht zu werden, muf} die Entwicklung eines neuen Verfahrens
zur mikrobiellen Ethanolerzeugung folgenden Anforderungen genfigen:

= Erzielung hoher Raum-Zeif-Ausheuien,
o ingterile Vergirung von billigen Abfallsubstraten und

= vollstindige Umsetzung zu Eihancl.

Hierzn wurde ein kontinuieriiches Wivbelschichiverfahrer entwickelf, bei dem der Biokatalysator,
das anaerobe Bakterium Zymomonas mobilis, in offenporigen Sintergiastrigern immobilisiert wird.
Diese Immobilisierung, diec auf der natiirlichen Figenschafi des eingesetzten Organismus zur
Anheftung an Oberflichen beruht, muf unter sterilen Bedingungen durchgefithrt werden.

Nachdem das Trégermaterial in der primiren sterilen Kolonisierungsphase vollstindig mit
Zymormonas mobilis Bakterien besiedelt wurde, kann die eigentliche insterile Produktionsphase mit

der Vergirung von Abfallsubstrat folgen.

Die Stabilitdt des entwickelten Wirbelschichtverfahrens beruht auf der durch die Akkumulation von
Zymomongs mobilis Bakterien im Wirbelschichireaktor moglichen kurzen Verweilzeit der
Flissigphase im Reaktor, da stindig mit dem Zulauf eingeschleppte Kontaminanten wieder

ansgespiilt werden.

Da sich durch die Aufkonzentriering der eingesetzten Mikroorganismen zu hohen lokalen
Zelldichten im Tridgermaterial die Reaktionsordnung des Prozesses aufgrund von
Stofftransportlimitierungen  erhoht, ist  reaktionstechnisch eine  Kaskadierung  von
Wirbelschichireaktoren notwendig, um hohe Raum-Zeit-Ausbeuten bei nahezn vollstandigem

Umsatz zu erzielen.

Die reaktionstechnischen Untersuchungen zur Ethanolgirung mit immobilisierten Zymomonas
mobills Bakterien wurdenr in gspeziell entwickeiten, autoklavierbaren 2,2 1 Labor-
Wirbelschichtreakioren und 55 bzw. 50 1 Technikums-Wirbelschichireaktoren durchgefiihrt. Zur
ProzeBsteuerung und -regelung der Wirbelschichtanlagen wurde eine on-line Analytik fiir das
Substrat Glukose (on-line Polarimeter) und das Produkt Ethanol (on-line Gaschromatograph)
implementiert, sowie ein Personal Computer als Prozefirechner eingesetzt,
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Im einzelnen konnten bet dieser Verfahrensentwicklung zur kontinuierlichen Vergidrung von B-

Starkehydrolysat mit Zymomonas mobilis Bakterien folgende Ergebnisse erzielt werden:

» Die rechnergesteuerte Kolonisierung der Sinterglastriger im Wirbelschichtreaktor mit Zymornonas
mobilis war innerhalb von 3,3 bis 4 Tagen mbglich. Dies ist eine Verkiirzuag der Kolenisierungsphase

auf 1/3 der manuellen Kolonisierangsdauer.

» Die nach der Kolonisierung erreichten Beladungsdichten des Sinterglasmaterials mit Zymomonas
mobilis von 120 -140 g Biomasse / kg Trager entsprechen einer Biomassckonzentration im Reaktor
von 24 - 27 g BTM/, was einer 11 - 13 fachen Steigerung gegeniiber der maximal im kontinuierlichen
Rithrkesselreaktor erzielbaren Biomassekonzentration entspricht.

= Bei der kontinuierlichen Vergarung von synthetischem Glukosemedium mit 120 g/ Glukose
konnten im Wirbclschichtreaktor Raum-Zeit-Ausbeuten von itber 50 g/(1¥h) bei Verweilzeiten unter
einer Stunde erreicht werden. Dies entspricht einer Steigerung der Raum-Zeit-Ausbheute gegentiber
dem kontinuicrlich betriebenen Rithrkessel um den Faktor 5.

= Die Vergirung von Zulauf-Glukoseckonzentrationen gréfler als 150 g/ fithrt bei langen
Verweilzeiten zu dauverhaften Oszillationen der Substrat- und Produktkonzentrationen. Dabel wurde
als maximale, instationdre Produktkonzentration ein Wert von iiber 100 g/ Ethanel im Ablauf

gemessen.

o Der Wirkungsgrad der Immobilisierung von Zymomonas mobilis in Sinterglaskugeln mit einem
Durchmesser von 1-2 mm im Wirbelschichtreaktor ist abhingig vom jeweiligen Betriebszustand
(Glukose-, Ethanolkonzentration im Reaktor)., Bei Umsitzen unter 80 % wurde ein gesamter
Wirkungsgrad von 10 - 20 % gemessen, wobei der Wirkungsgrad aufgrund der intrapartikuléren
Diffusion zn 30-50 % berechnet wurde. Der stark vereinfachte Modellansatz zur Beschreibung der
intrapartikuidren Diffusion beschreibt das tatsichliche Verhalten befriedigend bei Umsdtzen iber
80%.

« Durch gine Kaskadierung von 2 Wirbelschichtreaktoren 146t sich bei 99 % Umsatz die Raum-Zeit-
Ausbeute gegeniiber dem cinzelnen Wirbelschichtreaktor auf iber 30 g/(f*h) verdoppeln, was
gegeniiber dem kontinuierlichen Rithrkessel eine Steigerung um den Faktor 3,5 bedeutet (siche
Abbildung 7.1). Dabel wird der erste Wirbelschichtreaktor, der “Leistungsreaktor’, bei maximaler
Raum-Zeit-Ausbeute betrieben, wihrend tm 2. Wirbelschichtreaktor, dem *Umsatzreaktor’, die
restliche Glukose bei dann entsprechend geringer Umsetzungsgeschwindigkeit vollstindig zu Ethanol

umgesetzt wird.

¢ Bei der insterilen Vergirung von B-Stirkehydrolysat mit Zymomongs mobilis im Labor-
Wirbelschichtreaktor (insterile Produktionsphase) wird wie im kontinuierlichen Rilhrkessel eine
Halbierung der Reakdonsgeschwindigkeit gegeniiber dem synthetischen Glukosemedium
beobachtet.
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Abb. 7.1 Leistungsvergleich unterschiedlicher Reaktorkonzepte
(Zulauf-Glukosekonzentration 120 g/, Umsatz 98-99 %).

« Die Selektivitidt der Ethanolbildung sinkt bei der insterilen Umsetzung von B-Starkehydrolysat im
Wirbelschichtreaktor aufgrund der Bildung des Kontaminationsprodukts Laktat um 5 % auf Werle
zwischen 40 - 45 % ab. Eine mchrmonatige, insterile Dauerfermentation von B-Starkehydrolysat ist

ohne Instabilititen moglich.

= Bei Untersuchungen zur Stabilitdt der insteriien Vergdrung wvon B-Stdrkehydrolysat im
Wirbelschichtreaktor zeigte sich, daBl bei Verweilzeiten unter 5 h keine Instabilitdten durch

Infektionen, insbesondere durch laktatbildende Mikroorganismen, zu erwarten sind.

« Instabile Betriebszustiinde, charakierisiert durch emn stetiges Ansteigen der Laktatkonzentration
auf Werte oberhalb der vollstindigen Wachstumsinhibierungsgrenze file Zymomonas mobiiis von 30
g/l kibnnen durch kurze Verweilzeiten und wenig kontaminiertes Substrat wieder stabilisiert werden,

» Die semisterile Ausfithrung der Kolonisierungsphase in der Technikums-Wirbelschichtanlage fithrt
zur Coimmobilisierung von Kontaminanten im Sinterglas, was eine langsame Destabilisierung
bewirkt. Dic Ethanolsclektivitdt sinkt dabei durchschnittlich um 3,6 % pro Monat.

» Die Fermentations-Ergebnisse der Labor-Wirbelschichtanlage konnten bei der Vergdrung von

hydrolysierter B-Stérke in der um den Faktor 25 vergréfierten Technikums-Wirbelschichtanlage mit

einer Abweichung von 10 % reproduziert werden.
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s Durch Abschitzung und Messung des Gasgehalts in den Wirbelschichtreaktoren (maximal 3 %)
konnie die Verringerung des aktiven Reaktionsvolumens durch den erhohten Gasgehalt im
maBstabsvergrofertem Wirbelschichtreaktor als Ursache der geringeren Leistung praktisch

ausgeschlossen werden.

e In der 2-stufigen Technikums-Wirbelschichtanlage mit einem Totalvolumen von 105 I konnte bei
der nahezu vollstindigen, insterilen Vergiirung von hydrolysierter B-Stirke mit einem
Glukosegehalt von 120 g/l die Raum-Zeit-Ausbeute gegenither dem industriell eingesetzten, steril
betrichenen kontinuierlichen Rithrkesselverfahren verdreifacht und die Verweilzeit und damit das

Rezktorvolumen um den Faktor 3,5 verkirzt werden (siehe Tab. 7.1).

kontimiierlicher 2-stufige Technikums-
Rithrkessel Wirbelschichtanlape
Glukose im Zulauf, g/l 120 1182
Umisatz, % 99" 98,5
Verweilzeit, h 12,5167 428
Raum-Zei{-Ausbeute, g/(1*h) 35-45 12,4
Ethanol im Ablauf, g/l 56,2-585 49,4
Selekiivitit, ofg 0,47-0,49" 0,42

Tab. 7.1: Betricbsdatenvergleich bei der Vergirung von B-Starkehydrolysat, (*) BRINGER/SAHM
1987, (**) aus den Literaturangaben berechnete Werte.
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Lateinische Buchsiaben:

Symbol

SEBRFBRBEQRORTTFQR IO gegap

OD(660)
P

2

pE

Po

q
T

R
RZA
Sc
Sh
t

T
TO
Td
Ti
U
u
v

Dimension

g/(g*s)

gl

mol/l

mol/l
mol/(m>*bar)

bar
g/(g*h)
m

ni

g(*h)

h

°C

]

5

$

%
m/h
g/(*s)

114 Symbolverzeichnis

Bedeutung

Flache

Konzentration

Verdinnungsrate

Durchmesser

Diffusionskoeffizient
Volnmenanteile

Volumenstrom

Erdbeschleunigung

Grashofzahl

Héhe
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante
Langmuir-Konstante

1. Dissoziationskonstante des Kohlensdure-Gleichgewichts
2. Dissoziationskonstante des Kohlensdure-Gleichgewichts
Henry-Konstante
Inhibierimgskonstante
Verstirkungsfaktor
Monod-Konstante
maintenance-Faktor

Masse

Umlaufzahl

Optische Dichte bei 660 nm

Druck

Partialdruck
Wasserstoffionenakiivitat
hydrostatischer Druck ohne Gasanteil
spez. Umsetzungsgeschwindigkeit
Radius

Radius des Zellaggregats
Raum-Zeit-Ausbeute

Schmidt-zaht

Sherwoodzahl

Zeit

Temperatur

Abtastzeit

Differenzierzeit

Integricrzeit

Umsatz

Leerrohrgeschwindigkeit
Reaktionsgeschwindigkeit




Symbol Dimension

Griechische Buchstaben:

Symbol Dimeusion

kg/(m*s)
3

DM@ @A e BTN
g

Indizes, tiefgestellt:

Symbol

[ 2 S o B

Bett

ein

fix

gem

glas
krit

max
opt

EBedeutung

Volumen
Fithrungsgrife
MeBgrofBie
StellgroBe
Ertragskoeffizient

Bedeutung

normierte Konzentration
Wachstumsgeschwindigkeit
dynamische Viskositét
Dichte

Verweilzeit
Stoffitbergangszahl
normierte Zeit
Thiele-Modul

Porositit

Wirkungsgrad

Bedeutung

0. Ordnung
Zulauf

1. Ordnung
bulk
expandiertes Wirbelbett
effektiv

am Eintritt
immobilisiert
Gasphase
gemessen
Sinterglas
Komponente i
kritisch
Flissigphase
maximal
optimal

Symbolverzeichnis

115




Symbol

116 Symbolverzeichnis-

Bedeutung

Poren

Produkt

Radius Zellapgregat
relativ

Feste Phase
Substrat

zu Beginn

Wasser

Biomasse




g, Litergiuy

Alvasidis, A. (1987): Biotechnologische Prozesse. Materialsammlung zur Vorlesung,
Alvasidis, A. (1989): JahresabschluBbericht 1989, Julich.

Aivasidis, A. (1989): Process development for anaerobic waste water treatment using porous carriers
for microbial colonization. Bioprozess Engineering, 4, 19-25,

Armstrong, D.W.,; Martin, S.M.; Yamazaki, H. (1985): Biological production of economically-
recoverable products from dilute ethanol streams.

Ault, R.G. (1963): Spoilage bacteria in brewing - a review. J. Inst. Brew. London, 71, 376-391.

Bailey, J.E.; Ollis, D.F. (1986):Competition - survival of the fittest, from: Biochemical Engineering
Fundamentals. McGraw-Hill, New York, 864-871.

Bajpai, P.K.; Margaritis, A. (1985): Kinetics of ethanol production by immobilized cells of
Zymomonas mobilis at varying D-glucose concentrations. Enzyme Microb. Technology, Vol. 7, 462-
d64.

Bajpai, P.K.; Margaritis, A. (1986): Effect of temperature and pH on immobilized Zymomonas
mobilis for continuous production of ethanol. Biotechnology and Bioengineering, 28, 824-828.

Barrow, K.D.; Collins, J.G.; Rogers, P.L. (1984): The structure of a novel polysaccharide isolated
from Zymomonas mobilis determined by Nuclear Magnetic Resonance Spectroscopy. Eur. Journal
Biochem. 145, 173-179.

Bergter, F (1983): Wachstum von Mikroorganismen. VCH Weinheim.

Bringer, S. (1983): Ethanolfermentation mit Zymomonas mobilis. Vortrag Dechema Jahrestagung
1983, Frankfurt.

Bringer, S.; Finn, R.K,; Sahm, H. (1984): Effect of oxygen on the metabolism of Zymomonas mobilis.
Arch. Microbiol 139, 376-381.

Bringer, S.; Sahm, H. (1985): Ethanolproduktion mit Bakterien. Jahresbericht 1984/85 der KPA-

Jitlich GmbH, 31-36.
Bringer, St.; Sahm, H,; Swyzen, W, (1984): Ethanol production by Zymomonas mobilis on an
industrial scale. Biotechnology and Bioengineering Symposinm, No. 14, 311-319.

Bringer-Meyer, S.; Sahm, H. (1988): Metabolic shifts in Zymomonas mobilis in responce to growth
conditions. FEMS Microbiology Reviews 54, 131-142,

Bringer-Meyer, S.; Scollar, M.; Sahm, H. (1985): Zymomonas mobilis mutants blocked in fructose
utilization. Appl. Microbiol. Biotechnol., 23, 134-139,

Biichs, J. (1988): Immobilisierung von aeroben Mikroorganismen an Glassintermaterial am Beispiel
der L-Leucin-Produktion mit Corynebacterium glutamicum. Dissertation TU Hamburg-Harburg.

Calibo, R.L.; Matsumura, M.; Kataoka, H. (1989): Continnous ethanol fermentation of concentrated
sugar solutions coupled with membrane distillation using 2 PTFE medule. Journal of Fermentation
and Bioengineering, Vol. 67, No. 1, 40-45.

Castellar, MLR.; Borrego, F.; Canovas, M.; Manjon, A.; Tborra, J.L. (1989): Stability against stop and

flow of an immobilized Zymomonas mobilis bioreactor. Biotechnology Letters, Vol. II, No. 9, 665-
668.

Literatur 117




Choudhury, J.P.; Ghosh, P.; Guha, B.X. (1985): Separation of ethanol from ethanol-water mixture by
reverse osmosis, Biotechnol, Bioeng,, 27, 1081-1084.

Cysewski, G.R.; Wilke, C.R. (1977): Rapid ethanol fermentations using vacuum and cell recycle.
Biotechnol. Bioeng., 19, 1125-1143.

D’Ans Lax (1967): Taschenbuch fiir Chemiker und Physiker Band 1: Makroskopische physikalisch-
chemische Eigenschaften. Springer-Verlag, Berlin Heidelberg New York.

Dadds, M.J.S. (1972): Detection and survival of Zymormonas in breweries, Ph.D.thesis. University of
Bath, Bath, UX..

Darton, R.C.; Harrison, D. (1975): Gas and liquid hold-up in three-phase fluidization. Chemical
Engincering Science, Vol. 30, 581-586.

Dellweg, H. (1987): Biotechnologic - Grundlagen und Verfahren. VCH Verlagsgesellschaft mbkH,
Weinheim.

Hinsele; Finn; Sahmhaber (1985): Mikrobiologische und Biochemische Verfahrenstechnik, VCH,
Weinheim,

Eysmondt, Jvon (1990): Einsatz der Elektrodialyse bei der anaeroben Essigsdurc-Produkiion.
Dissertation Universitdt Bonn,

Fan, L.S.,; Leyva-Ramos, R.; Wisecarver, K.D.; Zehner, B.J. (1990): Diffusion of phenol through a
biofilm grown on activated carbon particles in a draft-tube three-phase flnidized-bed bioreactor.
Biotechnology and Bioengineering, Vol 35, 279-286.

Fein, J.E.; Charley, R.C.; Hopkins, K.A ; Lavers, B.; Lawford, I.G. (1983): Development of a simple
defined medium for continuous ethanol production by Zymomonas mobilis. Biotechnology Letters,
Vol, 5, No. 1, 1-6.

Fletcher, M.; Latham, M.J,; Lynch, J.M.; Rutter, P.R. (1985): The characteristics of interfaces and
their role in microbial aftachment. From: Bacterial Adhesion - Mechanisms and physiological
sipgnificance. Plenum Press, New York London.

Frost & Sullivan Inc. (1989): Biotechnologie und die europiische chemische Industsie. Biotechforum
6, 2, 66.

Ghommidh, C.; Vaija, J.; Bolarinwa, S.; Navarro, J.M. (1989): Cscillatory behaviour of Zymomonas
mobilis in continuous cultures: A simple stochastic model. Biotechnology Leifers, Vol. 2, No, 9, 659-
664.

Giesecke, U. (1987): Optimierprogramm OPTE

Goodman, A.E,; Rogers, P.L. (1985): Hydrogen sulphide production by Zymomonas and its
elimination in a mutant strain, Journal of biotechnology, 2, 87-93.

Grote, W.; Rogers, P.L. (1985): The susceptibility to contamination of a Zymomonas mobilis process
for ethanol production. Journal of Fermentation Technology, Vol.63, No 3, 287-290.

Hacking, A.J. (1986): Economic aspects of biotechnology. Cambridge studies in Biotechnology, 3,
Cambridge University Press, Cambridge, New York, New Rochelle, Melbourne, Sydney.

Hartmann, L. {198%): Biologische Abwasserreinigung. 2. Auflage, Springer Verlag, Berlin Heidelberg
New York London Paris Tokyo.

118 Literatur




Heijnen, JJ. (1985): Anwendung der anacroben Wirbelschichttechnik in der biologischen
Abwasserreinigung, gwl-wasser/fabwasser 126, 2, 81-88.

Huang, S.-Y.; Chen, J.-C. (1988): Analysis of the kinetics of ethanol fermentation with Zymomonas
mobilis considering temperature effect. Enzyme Microb. Technol,, 10, 431-439,

Isermann, R. (1987): Digitale Regelsysteme, Band 1. Springer Verlag, Berlin.

Jabses, LM.L.; Egberts, G.T.C.; Luyben, K.C.AM.; Roels, J.A. (1986): Fermentation kinetics of
Zymomonas mobilis at high ethanol concentrations: oscillations in continuous cultures.
Biotechnology and Bioengineering, 28, 868-877.

Jobses, LM.L.; Roels, J.A. (1985): The inhibition of the maximum specific growth and fermentation
rate of Zymomonas mobilis by ethanol. Biotechnol. Bioeng,, 28, 554-563.

Joksch, B. (1988): Simulationsprogramm STESTA.

Karel, S.F.; Libicki, S.B.; Robertson, C.R. (1985): The immobilization of whole cells: engineering
principles. Chemical Engineering Science, Vol. 40, No. 8, 1321-1354.

Kasche, V.; Buchholz, K. (1979): Mass transfer Influence on effectiveness, in Characterization of
immobilized biokatalysts, Dechema Monographs 84, Verlag Chemie Weinheim, New York.

Keim, P. (1990): Wirbelschichtreaktoren fiir die anaerobe Abwasserreinigung mit pordsem Sinterglas
als Triigermaterial. Dissertation Universitdt Bonn.

Klein, J.; Kressdorf, B. (1986): Rapid ethanol fermentation with immobilized Zymomonas mobilis in
a three stage reactor system. Biotechnology Letters, Vol. 8, No. 10, 739-744.

Kobayashi, T.; Ohmiya, K.; Shimizu, S. (1976): Approximate expression of effectivness factor for
immobilized enzymes with Michaelis Menten kinetics. Journal of Fermentation Technol, 54, 260-263.

Kopesenyi, 1. (1990): Reaktionstechnische Untersuchungen zur kontinuierlichen Ethanolfermentation
in Wirbelschichtreaktoren. Diplomarbeit Fachhochschule Aachen.

Kosaric, N.; Wieczorek, A.; Cosentino,G.P.; Magee, R.J.; Prenosil, J.E. (1983): Ethanol fermentation.
in Biotechnology: a comprehensive treatise in 8 volumes. ed. by H.-J. Rehm and G. Reed.Verlag
Chemie, Weinheim Deerfield Beach, Florida Basel, 257-386.

Koutinas, A.A,; Kanelaki, M.; Lykourghiotis, A.; Typas, M.A,; Drainas, C. (1988): Ethanol
production by Zymomonas mobilis entrapped in allumina pellets. Appl. Microbiol. Biotechnology,
28, 235-239.

Levenspiel, O. (1980): The Monod equation: A revisit and a generalization to product inhibition.
Biotechnol. Rioeng. 22, 1671-1687.

Loosdrecht, M.CMwvan; Lyklema, J; Norde, W.; Schraa, G.; Zechnder, AJB. (1987):
Electrophoretic mobility and hydrophobicity as a measure to predict the initial steps of bacterial
adhesion. Appl. and Envir. Mikrobiology, Vol.53, No.8, 1898-1901.

Lyons, T.P. (1984): Industrial uses of yeast in the production of fuel ethanol. Dev. in Industrial
Microbiology, Vol. 25, 231-243.

Maiorella, B.L.; Blanch, H.W.; Wilke, C.R. (1984): Economic evaluation of alternative ethancl
fermentation processes. Biotechnol. Bioeng. Vol.26, 1003-1025.

Marshall, K.C. (1985): Mechanismens of bacterial adhesion at solid-water interfaces. Bacterial
adhesion, edited by Savage, D.C. and Fletcher, M., Plenum Press, Ney York, London.

Literatur 119




Matsumura, M.; Markl, H. (1984): Application of solvent extraction to ethanol fermentation. Appl.
Microbiol. Biotechnol,, 20, 371-377.

Matsumura, M.; Mirkl, F1. (1986): Elimination of ethanol inhibition by perstraction. Biotechnol.
Bioeng., 28, 434-451,

Monbonquette, H.G.; Ollis, D.F. (1986): A structured model for immobilized cell kinetics. Annals
New York Academy of Science, 230-244.

Moo-Young, M.; Blanch, H.W. (1981): Design of biochemical reactors - mass transfer criteria for
simple and complex systems, from Advances in Biochemical Engineering, 19, Springer Verlag, Berlin
Heidelberg New York, 1-69.

Moser, A. (1988): Bioprocess Technology. Springer Verlag, New York, Wien.

Mozes, N.; Marchal, F.; Hermesse, M.P.; Van Haecht, J.L.; Reuliaux, L; Leonard, A.J,; Rouxhet,
P.G. (1987): Immobilization of microorganismens by adhesion: Interplay of electrostatic and
nonelectrostatic interactions. Biotechnol. Bioeng. 30, 439-450.

Muroyama, K.; Fan, L.S. (1985): Fundamentals of gas-liquid-solid fluidization. AIChE Journal,
Vol.31, No.1, 1-34.

Mustranta, A.; Pere, J.; Poutanen, K. (1987): Comparison of different carriers for adsorption of
saccharomyces cerevisiae and Zymomonas mobilis. Enzyme Microb. Technol,, Vol. 9, 272-276.

Peinke, W. (1981): Der Regelkreis. Messen, Steuern und Regeln in der chemischen Technik,
Herausgeber: J. Hengstenberg, B. Sturm, O. Winkler, Band 3, 3. Auflage, Springer Verlag Berlin
Heidelberg New York.

Phillips,C.R.; Pocn, Y.C. (1988): Immobilization of Cells. Biotechnology Monographs - Springer
Verlag Berlin Heidelberg New York London Paris Tokyo.

Pirt, S.J. (1975): Principles of Microbe and Cell Cultivation. Blackwell Scientific Publications,
Oxford.

Poersch, W. (1963): Sorptionsisothermen - Thre Ermittling und Auswertung, Stirke 15, Nr.11, 405-
412,

Posten, C. (1987): Modellierung und Anlagenoptimierung der Ethanolfermentation mit Zymomonas
mobilis. VDI Fortschrittsberichte, Reihe 17 Biotechnik, Nr. 38, VDI Verlag Disseldort.

Rainbow, C. (1971): Spoilage organisms in breweries. Process Biochem,, 6, 15-18.

Rehr,B.; Sahm, H. (1990): Bildung von Sorbit und Gluconsdure mit dem Ethanol-produzierendem
Baktertum Zymomonas mobilis. forum microbiologie, 3/96, 166-169.

Rogers, P.L.; Lee, K.J.; Skotnicki, M.L.; Tribe, D.E. (1982): Ethanol production by Zymomonas
mobilis. Advances in Biochemical Engineering 23, Microbial reactions. Springer Verlag, 37-85.

Rouxhet, P.G.; Mozes, N,; van Haecht, J.L.; Reuliaux, L: Palm Gennen, M.H. (1984):
Immobilization of microbial cells by adhesion to a support. Bur. Congr. Biotechnol., 3rd, Vol. 1, 319-

325.

Sahm, F1.; Bringer-Meyer, St. (1987): Ethanol-Herstellung mit Bakterien. Chem.-Ing.-Tech. 59, Nr.9,
6G5-700.

Schifer, H.; Deger, H.M. (1989): GroBic Schlaufenfermenter - Einsatz bei der kontinuierlichen
Ethanolgewinnung. BTF Biotech-Forum 6, 3, 162-166.

120 Literatur




Schlegel, H.G. (1985): Allgemeine Mikrobiologie. Georg Thieme Verlag Stuttgart, New York.

Schilger], K. (1985): Bioreaktionstechnik Band 1 Grundlagen, Formalkinetik, Reaktortypen und
ProzeBfithrung, Otto Salle Verlag, Frankfurt a.M.; Verlag Sauerlénder, Aarau.

Schiirbiischer, D. (1990): Rechnergestiitzte Optimierung und ProzeBfithrung kontinuierlicher
biotechnischer Prozesse untersucht am Beispiel der anaeroben Abwasserreinigung. Dissertation,
RWTH Aachen.

Sontheimer, H.; Spindler, P.; Rohmann, U. (1980): Wasserchemie fiir Ingemieure. DVGW-
Forschungsstelle am Engler-Bunte-Institut, Karlsruhe.

Steinke, M. (1987): MEAS-Benutzerhandbuch. Ingenienrbiro fiir Datentechnik, Dipl-Ing. W.
Horbach.

Stevasborg, N.; Lawford, H.G.; Martin, N.; Beveridge, T. (1986): Effect of growth temperature on the
morphology and performance of Zymomonas mobilis ATCC 29 191 in batch and continuous culture.
Appl. Microbiol. Biotechnol,, 25, 116-123.

Striegel, B. (1989): Modellicrung der Hydrodynamik von 3-Phasenwirbelschichten mit itber der Hohe
variablem Gasstrom fiir den Einsatz in der anaercben Abwasserreinigung, Studienarbeit, RWTH

Aachen.

Sutherland, L.W. (1985): Polysaccharides in the adhesion of marine and freshwater bacteria. From:
Bacterial Adhesion - Mechanisms and physiological significance. Plenum Press, New York London.

Swings,J.; De Ley,J. (1977): The biology of Zymomonas mobilis. Bacteriological Reviews, Vol 41,
Noi, 1-46,

Swyzen; Briijggemann (1990): Personliche Mitteilung,

Tramm-Werner, S. (1987): Ethanolgewinnung mit einer flockenden Mutante von Zymomonas mobilis
und immobilisierten Glycosidhydrolasen. Dissertation RWTH Aachen.

Viikari, L. (1986):. By-product formation in ethanol fermentation by Zymomonas mobilis.
Dissertation, Technical Research Centre of Finland, Publication 27.

Vos, H.J; Heederik, J.J; Potters, JLM.; Luyben, K.Ch. AM. (1990): Effectiveness factor for
spherical biofilm catalysts. Bioprocess Engineering 5, 63-72.

Walsh, P.X; Liu, C.P.; Findley, M.E.; Liapis, A.L; Siehr, D.J. (1983): Ethanol seperation from water
in a two stage adsorption process. Biotechnol. Bioeng. Symp. No. 13, 629-647.

Wandrey, C. (1984): Reaktionstechnik. Materialsammlung zur Vorlesung.

Yamane, T. (1981): On approximate expressions of effectivness factors for immobilized biocatalysts.
J. Ferment. Technol, 59, 375-381.

Literatur 121




10. Anhang
10.1 Biomassebestimmung in Sinterglas

Der Biomassegehalt im Tréigermaterial wird indirekt durch Bestimmung des Kohlenstofi- und
Stickstoffgehalts des kolonisierten Sinterglases ermittelt, Zuvor wird die Elementarzusammensetzung
der Biomasse bestimint, so daf} ein Riickschiul} anf die Biomassekonzentration im Triger moglich ist.

Zur Analyse werden etwa 5 g bewachsenes Trigermaterial dem Wirbelschichtreaktor entmommen
und 4 mal mit 0,5 % NaCl-Losung gespiilt, bevor der Triger im Trockenschrank bei 95 °C getrocknet
wird, Danach werden die getrockneten Sinterglaskugeln in einer Kugelmiihle zu einem feinen Pulver
zermahlen,

Die Bestimmung des C-gehalts erfolgt iiber IR-Spektroskopie nach Verbrennung im Sauerstoffstrom
(System LECQ), wihrend der N-gehalt mit der Methode nach Kjehidahl gemessen wird.

In Tabelle 10,1 ist das Ergebnis der Elementaranalyse von suspendierten Zymomonas mobilis
Bakterien wiedergegeben (Angaben in Gewichtsprozent, falls nichts anderes angegeben):

Element Konzentration
Kohlenstoff 38,6 %

393 %
Stickstoff 109 %
Phosphor 196 %
Schwefel 0,381 %
Wasserstoff 7,01 %
Kalium 0,31 %
Magnesium 0,33 %
Eisen 205 ppm

Tab. 10.1: Elementaranalyse von Zymomonas mobilis aus synthetischem Glukosemedium

Damit wird das Elementverhalinis:

C:N:2:8 = 1:0,282: 0,051 : 0,8099
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In Tabelle 10.2 sind die Ergebnisse der C- und N-Bestimmungen der einzelnen Sinterglasproben aus
unterschiedlichen Fermentationsldufen mit synthetischem Glukosemedium und die daraus
berechneten Biomassekonzentrationen wiedergegeben. Die letzte Probe (B) stammt aus cinem mit
B-Stirkehydrolysat betriebenen Wirbelschichtreaktor, bei dem AuBenbewarchs am Trigermaterial

beobachtet wurde.

Probe C, gkg N, g/kg Biomasse Biomasse
aus C, g/kg aus N, g/kg
1 573 13,6 146,9 124,8
2 50,3 11,9 1289 109,2
3 52,5 12,9 134,6 1183
4 51,8 12,9 1328 1183
5 52,0 132 1333 121,1
6 55,6 14,1 142,6 1294
7 556 142 1426 130,3
8 57,0 15,9 1462 1459
Mittelwert 138,0 1247
(B 9.8 24,0 238,0 220,2)

Tab. 10.2: Biomassebestimmung in Sinterglas

Anhang 123




102 Umsatzregelung der Wirbelschichtanlage

Zur optimalen Kolonisierung der Sinterglaskdrper in der Wirbelschicht war ein Umnsatzregler
erforderlich, der durch Variation der Verweilzeit im Wirbelschichtreaktor den Umsatz auf einen

festen vorgegebenen Wert einregeln sollie.

Unter einer Regelung versteht man die gezielte Beeinflussung eines dynamischen Prozesses wihrend
des ProzeBablaufs. In der regelungstechnischen Terminologie wird der ProzeB als Regelstrecke
bezeichnet und die zu regelnde Prozefgréfe als RegelgroBe. Die von einer MeBeinrichtung erfaite
RegelgrdoBe (Ist-Wert) wird mit der Fithrungsgrific (Soll-Wert) verglichen und die resultierende
Regelabweichung dient dem eigentlichen Regler zur Verdnderung der Stellgrofe. Ein solcher
Regelkreis ist in Abbildung 10.1 dargestellt, wobei neben der regelungstechnischen Terminologie die
fir die Umsatzregelung der Wirbelschichtanlage entsprechenden GroBlen angegeben sind.

StérgroBe
(Mikroorganismen)
£
Fuhrungsgriflie StellgréBe RegelgrioBe
{(Umsatzsollwert) (Verweilzeit) {Umsatz)}
W W=X Regler Y Regelstrecke X
N N I S——
N {Wirbelschicht-
L anfagel
MeBeinrichtung
{Polarimeter}
Abb. 10.1: Regelkreis Umsatzregelung der Wirbelschichtanlage

StandardmiBig werden in der Anlagentechnik Regler nach ihrem Uberiragungsverhalten bezeichnet,
also nach der Art, wic dic StellgroBe bei ciner Anderung der Regelabweichung verdndert wird. Im
einfachsten Fall sind dies Linearkombinationen aus proportional wirkenden Reglern (P-Regler),
integral wirkenden Reglern (I-Regler) und differential wirkenden Reglern (D-Regler). Die
Sprungantworten der cinzelnen Reglertypen auf cine Anderung der RegelgrdBe sind in Abbildung
10.2 wiedergegeben.,
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Sprungaufgabe Sprungantwort

X y !
i Kp P-Regler
1
z l
t 1
* Y Ti
I = 1 i~Regler
1
! 1
£ t t
X
Yy
I D-Regler
]
t A t
x y
! PiD-Regler
1
! t >t
Abb. 10.2: Sprungantworten von P-, I-, D-, PID-Reglern

Die Gleichung eines Reglers mit PID-Verhalten ist im folgenden wiedergegeben:

u(®) = Kp * [e(®) + U #fe() dt + Td®de(t)/dt]
P- I- D- Anteil
wobei ut) =y-y0 Anderung der StellgrdBe
eft) = w-x Regelabweichung
Kp Verstirkungsfaktor
Ti Integrierzeit (Nachstellzeit)
Td Differenzierzeit (Vorhaltzeit)

Da diese Gleichung nur fiir kontinuierliche Signale gilt, muB sie durch Diskreticren in eine
Differenzengleichung tiberfithrt werden. Fiir kleine Abtastzeiten TO kann der Differentialquotient
durch ecine Differenz erster Ordnung und das Integral durch eine Summe ersetzt werden

(Trapezintegration):
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u(k) = Kp*fe(k) + TOTi*((e(0) +e(X))/2 + = e(i)) + Td/T0*(e(k)-e(k-1) |

Diese Form der Darstellung ist zur Programmierung auf ProzeBrechnern micht geeignet, da alle
vergangenen Regelabweichungen e(k) abgespeichert werden miissen, Eine rekursive Darstellung
erhélt man, wenn vom momentanen Stellwert u{k) der vorherige Stellwert u(k-1) substrahiert wird.
Als rekursiven PID-Regelallgorithmus erhalt man somit (ISERMANN, 1987):

u(k)-u(k-1) = gd¥e(k) + qire(k-i) + a2%e(k-2)

it g0 = Kp* (A+T02Ti+Td/Td)
gl = -Kp * (1 +2¥7d/T0-TO/2TY)
g2 = Kp =Td/m0)

Zur Bestimmung der Reglerparameter Kp, Ti, Td werden eine Reihe von Einstellregeln
vorgeschlagen, z.B. nach Ziegler und Nichols (PEINKE, 1981), deren Anwendung aber bei dieser
Regelstrecke (Wirbelschichtreakior mit on-line Analytik) entweder Instabilitdt verursachten, oder zu
unzureichender Regelgiite fithrien. Als MaB filr die Giite der Regelung wurde die quadratische
Fehlerfliche der Regelabweichung verwendet. Durch empirisches Probieren wurden die
Reglerparameter fiir den Umsatzregler bei einer Abtastzeit TO von 60 Sekunden wie folgt bestimmt:

Verstiarkungsfaktor Kp = 2,0-50

Integrierzeit Ti = 1800 sec
Differenzierzeit Td = 0 sec
(Abtastzeit T0 = 60 sec)

Es bat sich also fiir diese Umsatzregelung ein PI-Regler als am sinnvollsten erwiesen
(Programmierung siche Anhang 10.6).

Sehr sensitiv fiir die Regelgiite ist in diesem Fall der Verstirkungsfakior, mit dessen Hilfe die
Empfindlichkeit des Reglers an die sich mit dndernder Biomassekonzeniration dndernde Dynamik
der Regelstrecke angepaflt werden konnte. Am Anfang der Kolonisierungsphase wurde der
Verstarkungsfaktor mit 2,0 vorgegeben und wihrend der Kolonisierung manuell bis auf den Endwert
von 5,0 hochgesetzt.
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103 Berechnung des Gasanteils im Wirbelbett

Méglichkeiten zur Berechnung des Gasanteils 3-phasiger Wirbelschichten mit einem Gasquellterm
iiber der Fshe der Wirbelschicht sind bisher nicht in der Literatur beschrieben worden (STRIEGEL

1989).

Zur Beschreibung von 3-Phasen Wirbelschichten mit externem Gaseintrag unterhalb des Wirbelbetts
werden in der Literatur eine Rethe von empirischen oder hatbempirischen Bezichungen fiir
unterschiedliche Fesistoffdichten und -durchmesser angegeben (MUROYAMA/FAN 1985). Der
Geltungsbereich der verschiedenen Korrelationen wird neben den Stoffeigenschaften durch das
Verhiltnis von Flissigkeits- zu Gasleerrohrgeschwindigkeit vy /ug; charakterisiert.

Im Labor-Wirbelschichtreaktor wurde bei der Ethanolfermentation mit Zymomonas rmobilis als
minimales Geschwindigkeitsverhiltnis Uy fug ein Wert von 1,8 und im Technikums-
Wirbelschichtreaktor von 1,0 erreicht.

Lediglich die von DARTON und HARRISON (1975) vorgeschlagene Beziehung zur Berechnung des
Gasanteils fiir ein Geschwindigkeitsverhélinis uy fu; von 04 - 20 kann demnach benutzt werden, alle
anderen Bezichungen gelten fiir weitaus hohere Gasvolumenstréme im Verhéltnis zum

Fliissigkeitsstrom.

Zur Berechnung des Gasanteils in  3-Phasen-Wirbelschichten wird zunichst eine
Relativgeschwindigkeit zwischen Gas- und Fliissigphase wie folgt definiert (der fluidisierte Feststoff
hat global gesehen die Geschwindigkeit Null):

ureI = uG / CG - UL/eL
Dies ist im Grunde genommen dic Differenz der Durchfluirate des Gases und der DurchfluBirate
der Flilssigkeit.

Um die relative Bewegung von Gas zn Fliissigkeit zu charakterisieren, ist die oben formulierte
Relativgeschwindigkeit nicht ausreichend. Deshalb wird als charakteristische Grofie der *drift flux’
des Gases formuliert, das ist der VolumenfluB des Gases relativ zu der gedachten Querschnittsfléche,
die sich mit der Durchschnittsgeschwindigkeit beider Teilstrome (Fliissigkeit und Gas) nach oben
bewegt:

Uy rifeflux = Uy teg® (leg)

Diese Bezichung wurde mit dem System Luft/Wasser bei Partikel unterschiedlicher Dichte und
Durchmessern von 0,32 bis 6 mm ermittelt und basiert auf dem 'reduced wake model’. Das besagt,
da} im ‘Fliissigkeitsschwanz’, den jede Gasblase hinter sich herzieht, keine Trigerpartikel
miltransportiert werden. Dies gilt nur, wenn der Durchmesser der Gasblasen kleiner oder maximal
von derselben GréBenordnung wie der Durchmesser der Tragerpartikel ist. Bei der Ethanolgirung in

den Wirbelschichtreaktoren war diese Voraussetzung erfiillt,

Fiir den Bereich des "uniform bubbling regimes’, das bedeutet, die aufsteigenden Gasblasen sind alle
von dhnlicher Grofie und gleichmiBig iiber den Reaktor-Querschnitt vertetlt, wird
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Udriftflux = Yboo S

wobei v, die Aufstiegsgeschwindigkeit einer Gasblase darstellt (v, = 180 mm/s

(DARTON/HARRISON 1975)).
Das bedeutet im Grunde genommen, daB die Aufstiegsgeschwindigkeit einer Gasblase von der

Anzahl der benachbarten Gasblasen positiv beeinflufit wird.

Wird beriicksichtigt, dall die Summe aller Volumenanteile (eG, er. und eS) 1,0 ergeben mub, so
erhilt man bei Kombination obiger Gleichungen eine quadratische Bestimmungsgleichung fiir den
Gasanteil in der 3-Phasen-Wirbelschicht,

2;!: £ *® & £ * —
eq ¥ (Vhe TUGHY) - g " (Vo Vho S 27 0g g eg+yy) - ug%eg = 0

Als unbekannte GroBe tritt jetzt noch der Feststoffanteil des Wirbelbetts eq auf, der im allgemeinen
aber auferund der bekannten in den Reaktor gefitllten Katalysatormenge einfach zugénglich ist.

Zur Abschitzung des Gasanteils in einer Wirbelschicht mit Gasquellterm #iber der Hohe des
Wirbelbetts bietet sich ein Stufenkonzept an.

Das Wirbelbeit wird in dquidistanten Abstinden in Scheiben geschnitten, die keine Gradienten in
radialer Richtung aufweisen. Die in jeder Scheibe gebildete Gasmenge wird dem bisherigen
Gasstrom in der folgenden Stufe zvaddiert. Unter der Annahme einer in erster Niherung fiber der
ReaktorhGhe homogenen Verteilung des Trigermaterials in der Wirbelschicht wird in jeder Stufe
dieselbe Gasmenge produziert. Diese ergibt sich aus der Gesamtgasmenge dividiert durch die
Anzahl der Stufen. Das bedeuiet weiterhin, daB die Zunahme des Gasanteils in jeder Stufe mit einer
entsprechenden Abnahme des Flilssigkeitsanteils verbunden ist.

Die Aufsummierung der Gasanteille der einzelmen #quidistanten Stufen dividiert durch die
Gesamtzahl der Stufen ergibt dann den Gasanteil in der Wirbelschicht. Addiert man den Gasanteil
des Reaktorkopfs hinzu, der ebenfalls mit obiger Beziehung durch den Grenzilbergang og gogen 0
berechnet werden kann, so erhilt man den Gasanteil im gesamten Reaktor.
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104 Liste der verwendeten Geriite

Rijhrfermenter:

(Buchstaben und Ziffern in Klammer beziehen sich auf FlieBschema Abschnitt 5.1)

Braun Fermenter Biostat S
Thermofallencinrichtung
pH-EinstabmeBkette, sterilisierbar

pH Melverstdrker und -regler Typ PWRI 2

Durchlaufthermostat Typ M3

Niveautester

Elektrogaskiihler Typ ECP-1

Fiektronische Waage (60 kg)
Schlauchpumpen Typ 501 U/R, 604 U/R
Schlauchpumpe Typ MiniS 820
Thermischer Massendurchflullmesser

Brooks Sensor Modell 5850
Brooks Auswerteelektronik Modell 58735

Querstrom MF-Modul Typ MD 020 CP 2N

(B)

(A)

(1,34,5)

@

©

Braun Melsnngen AG, Melsungen
Braun Melsungen AG, Melsungen
Ingold MeBtechnik, Steinbach

Endress & Hauser GmbH,
Gerlingen

Launda KG, Konigshofen

Endress & Hauser Gmbl,
Gerlingen

M&C Products Analysen-
technik GmbH, Ratingen

Sartorius GmbH, Géttingen
Verder GmbH, Diisseldorf
Ismatck, Ziirich (Schweiz)

Brooks Instruments, Elmshorn

Enka AG, Wuppertal

Labor-Wirbelschichianlage:

(Buchstaben und Ziffern in Klammer beziehen sich auf FlieBschema Abschnitt 5.3.3)

Wirbelschichtreaktor, Glas, sterilisierbar
Fermenterdeckel KLF 2000 mit

3 25mm Stutzen und 6 19mm Stutzen
Thermofalleneinrichtung
pH-EinstabmelBkette, sterilisierbar

pH Mebverstirker und -regler Typ PWRI 2

(B)

Forschungszentrum Jiilich,
Glaswerkstatt

Bioengineering AG, Wald
(Schweiz)

Braun Melsungen AG, Melsungen
Ingold Meftechnik, Steinbach
Endress & Hauser GmbH,
Gerlingen
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Widerstandsthermometer P£i00

Durchlanfthermostat Typ MT 3

Niveausonde Typ MSR 2

Elekirogaskithter Typ ECP-1 (A)
Thermischer MassendurchfluBmesser

Brooks Sensor Modell 5850
Brooks Auswerteelekironik Modell 5875

Schlanchpumpen Typ 501 U/R (1,23,56,7)
Schlauchpumpe Typ MiniS 820 (4
Dosierstrecke Typ YPP01
Querstrom-Mikrofiltrationsmodul

Typ Thomapor LM-2P12 <)

Bioengineering AG, Wald
{Schweiz)

Lauda KG, Konigshofen
Fafnir GmbH, Hamburg

M&C Products Analysen-
technik GmbH, Ratingen

Brooks Instruments, Elmshorn

Verder GmbH, Disseldorf
{smatek, Ziirich (Schweiz)
Sartorius GmbH, Gétiingen

Reichelt Chemietechnik,
Heidelberg

Technikums-Wirbelschichianlage:

(Buchstaben und Ziffern in Klammer bezichen sich auf FlieBschema Abschnitt 5.4.2)

Reaktorrohrmodul aus Glas mit Doppelmantel
und Planflansch, Linge 400 mm, DN 150

Reaktorrohrmodul aus Glas mit
4 Stutzen GL 25, Linge 200 mm, DN 150

Reaktoreinlaufmodul ans Glas,
Winkel 60°

Reaktorkopfrrodul aus Glas,
Spezialanfertigung, DN 150 / DN 300

Reaktordeckel aus Glas,
Spezialanfertigung, DN 300

Reaktor-Verrohrung aus Glas, DN 25
Reaktorgestell; 2" Rohrgestell

Parallelschlitz-Plattenverteilerboden
aus Hart-PVC

Magnetisch-induktiver Durchflu3messer

mag-flux-ndf, Typ MG 711/F und
MeBumformer Typ ndf/PC
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Forschungszentrum Jiilich,
Glaswerkstait

Forschungszentrum Jiilich,
Glaswerkstatt

Forschungszentrum Jilich
Glaswerkstatt

Schott Glaswerke, Mainz

Schott Glaswerke, Mainz

Schott Anlagenban, Mainz
Schott Anlagenbau, Mainz

Forschungszentrum Jiilich
Mechanische Werkstatt

Turbo Mebtechnik GmbH,
Kéln -+




Industrieregler Typ KS 4580
pH-EinstabmeBkette, sterilisierbar

pH MeBverstarker und -regler Typ PWRI 2

Widerstandsthermometer Pi(0

Durchlaufthermostat Typ MT 3
Niveausonde Typ MSR 2
Schlauchpumpen Typ 501 U/R, 604 U/R
Schlauchpumpe Typ MiniS 820
Dosierstrecken Typ YPPO1

Querstrom-Mikrofiltrationsmodul
Typ Thomapor LM-2P12

Experimentier-Priifoaszéhler, nasse Bauart

Priifgaszihler Auswerteeinheit

(1-6,9,10)

(78

Phillips GmbH, Essen
Ingold MeBtechnik, Steinbach

Endress & Hauser GmbH,
Gerlingen

tir.11

Bioengineering AG, Wald

(Schweiz)

Landa KG, Konigshofen
Fafnir GmbH, Hamburg
Verder GmbH, Diisseldorf
Ismaiek, Zirich (Schweiz)
Sartorius GmbH, Gotlingen

Reichelt Chemietechnik,
Heidelberg

Ritter KG, Bochum

Forschungszentrum Jitlich,
Elekironische Werkstatt

On-line Prozesskontrolle:

(Buchstaben und Ziffern in Klammer bezichen sich auf FlieBschema Abschnitt 5.5)

Gaschromatograph Typ 438 AS mit one-shot sampler

Tyn 940 und Pergonal Computer XT
Polarimeter Typ 241 mit DurchfluBkiivette
3/2-Magnetventile Typ 0800
Schlauchpumpen Typ 501 U/R

Paten-Interface:
Systemmodul SMP SYS 51 mit entsprechenden
Interface-Karten

Personal Computer IBM AT-3

Software:

Betriebssystem Concurrent-Dos
Turbo-Pascal 3.3

MEAS

Userprogramme zum Datentransfer
itber V24 Schnittstelle

PCI (GC-Software)

A
(1-4, B)

Chrompack, Miillheim

Perkin Elmer, Diisseldorf
Herion Werke KG, Felibach
Verder GmbH, Disseldorf

Siemens AG, Diisseldorf

CAE Electronics, Stolberg

Digital Research, USA
Borland
Forschungszentrum Jiilich

.Forschungszentrum Jilich,
... Blektronische Werkstitten
- -Chrompack, Millheim
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10.5  Keonstruktionszeichnungen Bauteile Wirbelschichtreaktoren

10.5.1 Labor-Wirbelschichireaktor

FLANSCH BIUENGINLER
t«ef NW 100 —»{
L i 1

|l = %5;?2‘454
L

Abb. 10.3: Labor-Wirbelschichtreaktor (Glasreaktor mit
Fermenterdeckel KLF 2000 aus V4A, Mafle in mm)
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10

Abb. 10.4: Vollrohrgestell fiir Labor-Wirbelschichtreakior
(Material V4A, geschweifit, MaBe in mm),
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Abb. 10.5:
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Finbauzylinder Abscheider im Reaktorkopf
(Stahiblech V4A geschweiBt, MaBe in mm)
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Abb. 10.6: pH Titrationsstrecke zum Einbau in den Umlauf (Material Glas, MabBe in mm)
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10.5.2: Technikums-Wirbelschichtreaktor
(Die hier angegebenen Nummern der einzelnen Bauteile der modular aufgebauten Technikums-

Wirbelschichtreaktoren bezichen sich auf Abbildung 5.6)
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Abb, 10.7: (1) Reaktoreinlaufmodul aus Glas,

Parallelschlitz-Plattenverteilerboden (KEIM 1990), Mal3e in mm
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Abb. 10.8: (2) Reaktorrohrmodul aus Glas mit 4 Stutzen
GL 25 und (3) Reaktorrohrmodul aus Glas mit Doppelmantel, Male in mm
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Abb. 10.9: (4) Reaktorkopfmodul aus Glas und (5} Reaktordeckel aus Glas
(jeweils Spezialanfertipngen), Malle in mm
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Abb. 10.10: (6) Einbauzylinder Reaktorkopf aus Stahiblech V4A mit Halterungen, Malle in mm
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106 Konfiguration Mefidaten-Erfassungs- und Auswerte-Sofiware (MEAS)

Konfignration der Analogeinginge:

Zur MeBdatenerfassung wurden bei 2 Wirbelschichireaktoren 14 Analogeinginge benitigt. Diese
wurden wie folgt verteilt (Zahl 1 bedeutet Wirbelschichtreaktor 1, Zahlt 2 bedeutet

Wirbelschichtreaktor 2):

2 Temperaturmefstellen (T1, T2),

2 Gasuhren (Gasl, Gas2),

2 VolumenstrommeBstellen (Umlaufl, Umlauf2),

1 Polarimeter {pola),

3 pH-MeBstellen (pH1, pH2, pH3), wobei pH3 zur TiHration des Mediums diente,
2 Lauge-VerbrauchsmeBstellen (Laugel, Lauge2} und

2 Fiillstandsmefstellen (nivl,niv2).

Mefigrofe Einhest Zykluszeit, Abspeichern Mittelwert
sec (=% (Anzahl)
T1 °C 300 * 0
T °C 300 * 0
Gasl h 60 0
Gas2 Vi 60 0
Umlaufl /h 360 * 0
Umlauf2 I/h 300 # 0
pola - 10 5
pHI1 - 60 0
pH2 - 60 0
pH3 - 60 0
Laugel mi/h 300 # 0
Lauge2 ml/h 300 * 0
nivl % 1 0
niv2 % 1 0

Konfiguraiion der Analogansginge:

Zur Regelung der Reaktorvolumina wurden 2 Analogausgiinge zur Ansteuerung der jeweiligen

Ablaufpumpen bendtigt:
Pumpe? (Ablaufpumpe Wirbelschichtreaktor 1 ist gleichzeitig Zulaufpumpe Wirbelschichtreaktor 2)
und Pumpe3 (Ablaufpumpe Wirbelschichtreaktor 2).
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MeBgroBe Einheit Zykluszeit, Abspeichern
sec (=%

Pumpe2 %
Pumpe3 %

Zum Datentransfer zwischen Gaschromatograph und ProzeBrechner, sowie zum Datentransfer
zwischen 2 Dosiersystemen (zum einen Glukosekonzentrat und zum anderen Nahrsalze) und
ProzeBrechner waren 3 V24 Schaitistellen erforderlich.

Konfiguration der Relaisausginge:

Zum Unmschalten von Ventilen der on-line Analytik (v, v2, v3, v4), zum Riickspiilen der
Probenahmemodule (r1, r3) und zum Ein- und Ausschalten des Gaschromatographen wurden 7

Relaisausginge benotigt.

MeBgrdfe Zykluszeit, Kommentar

sec
vl 1 Ventil on-line Analytik
v2 1 Ventil on-line Analytik
v3 1 Ventil on-line Analytik
v4 1 Ventil on-line Analytik
rl 1 Reversible Bypasspumpe
2 1 GC ein/aus
r3 i Reversible Bypasspumpe

Konfiguration der Variablen:

Zur Berechnung von abgeleiteten ProzeBgroBen, zur Durchfithrung von unterschiedlichen
Rechenoperationen (siche Formelinterpreter) und zur Unterscheidung zwischen abzuspeichernden
GroBen {groBe Zykluszeiten) und aktuellen GrofBien fir Regelungsanfgaben (kurze Zykluszeiten)
wurden 71 Variablen definiert.

Dic Bedeutung der unten anfeefithrten Variablen ist meist am Namen ersichtlich oder ergibt sich aus
der Verwendung im Formelinterpreter. Dabei gilt erneut: die Ziffer 1 hinter einer Variable bedeutet
Wirbelschichtreakior 1, die Ziffer 2 bedeutet Wirbelschichtreaktor 2. Weiterhin gilt, daf
abzuspeichernde Variablen mit der Ziffernfolge ’ s’ versehen sind.
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MeBgriBe

ghicose
glucose k
glucose_1
glucose 2
U _diff
ethanoll
ethanol2
acetaldl
acetald2
acetoinl
acetoin2
acetatl
acetat?

zl

z3

z5

rest

tau2
RZA? s
ethanoll s
ethanol? s
acetatl s
acetat? s
sartorius3
Umsatzl
tanl
RZA1
ethanol
acetald
acetoin
acetat

q0

gl

sartp

sartl

sart

pola\

a
glucosel s
Umsatzl_s
faul s
RZA1 s
C2ratel s

Einheit

SERRLRRERERRR

w

CC

[42]

cC

wn

cC

o

=
[
&
e

%%“&‘E‘E

(4

=R

g/(h)
mmol/]
mmol/l
mmol/i
mmol/l

g/(I*h)
ml/g

Zykluszeit,
sec

10
10
10
10
60
a0
60
60
60
60
60
60
60

60
60
300
300
300
300
300
180
60
60
60
60
60
60
60
60
60
60
60
60
10
10
300
300
300
300
300

Abspeichern
(="
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MefgrofBe

ethratel_s
as
a_minus
a_plus
a_alt
glucose n
Sxy

Sy

steig
steig s
Gasl s
Gas2 s
pHis
pH2s
pH3s
glucose2 s
Umsatz2 s
tau2 s
Umsatz
Umsatz s
RZAg
R7ZAg s
sartorinsd
P2

P3

dnivi
dniv2
dniv3

Einheit

glg
(pola0)

(polal)
(pola0)
{polal)
gl

sec*gfl
sec*g/l

Vh
Ih

¢

%

h

%

%
&/(I*h)
¢/(1*h)
ml/h
%

%

%%

%

To

Zykluszeit, Abspeichern

s€C

300
300
10
i0
10
10
10
10
10
300
300
300
300
300
300
300
300
300
60
300
60
300
180

e N A X

(="

Konfiguration der ’off-line Werte”:

Zur Eingabe von off-line gemessenen ProzeBgrofen (Substratkonzentration im Zulauf), zur Eingabe

von Korrekturfaktoren aufgrund von off-line
Anlagenkomponenten, sowie zum Verstellen von Reglern war die Konfiguration von 12 ‘off-line
Werten’ notwendig. Die Werte konnen zu jedem beliebigen Prozefzeitpunkt innerhalb der

vercinbarten Grenzen verdndert werden.
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MeBgrofie Einheit MeBbereich
von
SO gl 0,0
U _soll % 0,0
sart() I/h 0,0
sartmax Ith 0,0
Zulanfl l/h 0,0
Vorlage i 0
Kp 0
RV1 i 58
RV2 1 48
start 0,0000
reall -10,00
real2 -10,00

bis
500,0
1G0,0

100,0
100,0
100,0
2000
100
63

57
1,0000

10,00

10,00

Kommentar

Substrat im Zulauf
U_regler aus/ein,
Sollwertvorgabe
Startwert U_regler
magx, StellgréBe

Empfindlichkeit U regler
Volumenreglerl, Soliwert
Volumenregler?, Sollwert
Zuschalten von 2,
Dosterstrecke

[start = S0/ ( SK - S0)]
Korrekturfaktor fiir
Polarimeter
Korrekturfaktor fiir
Polarimeter

Konfiguration der Formeln:

~ Das in diesem Formelinterpreter formulierte Programm fitr Labor- und Technikums-
Wirbelschichtanlage erfiillt folgende Funktionen:

Steuerung des Analysenzyklus: Hierbei werden 2 MeBstellen (Reaktorl, Reaktor2) mit 2 on-
line Analysengeriten (Polarimeter, GC) iiber ein Zeitprogramm miteinander verkniipft.
Zusitzlich sind in den Zyklus die Spiilung der DurchfluBkiivetten und die Rekalibrierung
des Polarimeters integriert. Da beim GC die Ausgabe der Melergebnisse

zeitverzdgert erfolgt (7 Minuten nach der Injektion) miissen die Daten der richtigen
ProzeBgroBe zugewiesen werden, Auch muB die Ubertragungsfunktion der Analysestrecke
bericksichtigt werden, was bedeutet, da’ der 98 % Wert des neuen MeBsignals erst nach 6,4

Minuten erreicht ist,

{Zihler

73:={(23

on-line Analysenzyklus}

+1)*(z3<3600) + 15(z3 > = 3600)
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{Ventilschaltungen}

v = 1*(23 > 2700)* (23 < 3600)
v2: =1%(23 > 2700)* (23 < 3600)
v3: =1%(z3> = 0)*(z3 <300)
vh: =1%(z3 > = 0)*(23 < 300)

{GC-schaltungen}

r2:=1%(z3> =0)*(23<3)

12 =124+ 1%(z3 > =900)* (23 < 903)
12 =12+ 1%(23 > = 1800)*(z3 < 1803)
12 =12+ 1%(zZ3 > = 2700)*(z3 < 2703)

s Rekalibrierung des Polarimeters: Da eine Nullpunktsdrift des Polarimeters nicht direkt am
Melgerit zu beheben war, wird zu Beginn jeden Mefzyklusses iiber eine Ventilschaltung 0,5
n NaOH, die keine Anderung des Drehwinkels bewirkt, in die Polarimeterkiivette gepumpt
und der so erhaltene 'Nullwert’ wird im folgenden Mefizyklus vom aktuellen MeBwert
subtrahiert,

{Rekalibrierung des Polarimeters}

a_alt: =a*(z3> =300)+a_alt*(z3 <300)

glucose: =glucose*(z3> =0)*(z3 < =900) + (7.92%pola\ -+ a)*(z3 > 900)

ar =-7.92*pola\*(z3 > =180)*(z3 < =290) + a*(z3>290) + a*(z3 < 180)
-a_minus:=a_alt-10%a_alt/100

a plisi=a alt+10%a ali/100

ar=a*(a<2*a_minus)-+a_alt*(a> =2%*a_minus)*(a> =2*a_plus) +a*(a>2%a_plus)

a_si=a

. Software-Filter fitr das Polarimetersignal: Trotz vorgeschalteter Blasenfalle werden immer
noch Gasblasen im Filtratstrom des Polarimeters beobachtet, was beim Durchtritt der
Gasblase durch die Polarimeterkiivette zu einer Verkiirzung des Strahlengangs und damit zu
einer starken Verringerung des Drehwinkels fithrt. Daher wird in diesem
Programmabschnitt kontinuierlich die erste Ableitung der letzten 6 (gemittelteten)
MeBwerie bestimmt und die MeBdatenzuweisung unterbrochen, falls diese ermittelie
Steigung einen bestimmten Wert unterschreitet, also eine Gasblase durch die Kiivette 18uft.
Erst nachdem der alte MeBwert (mit einer Abweichung von 10 %) wieder erreicht ist, oder
ein Unterbrechungszeiiraum von 3 Minuten iiberschritten wurde, wird die
MeBdatenzuweisung fortgesetzt.
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(Anmerkung: Ziffern in eckigen Klammern hinter einer Variablen bedeuten, daB entsprechend weit
zuriickliegende MeBwerie verwendet werden, also *Variable{1]’ heiBt, der vorherige MefBwert wird

benutzt.)

{’Blasenfilter’}

glucose_n: =glucose®(glucose_k=0)

Sxy: =10*glucosee_n[5]+20%glucose_nf4] +30%glucose n[3]

Sxy: =S8xy+40%glucose_n[2] + 50%glucose_n[1]+60*glucose_n

Sy: =glucose_n[5] + glucose_n[4] + glucose_n[3] + glucose_n[2] + glucose_n[1] +glucose_n
steig: = (Sxy-35*Sy)/(91-91/6)* (23 > 960)* (23 < 2700)

steig: = steig + (Sxy-35*8y)/(91-91/6)* (23 > 3560} * (23 < 3600)

steig s:=steig

glucose_k: ={glucose < =glucose_k-0.1*glucose_k)*glncose_k*(z5<300)

25 =(z5+1)*(glucose_k< >0)

glucose: = glucose*{glucose_k =0) +glucose_k*(glucose_k< >0)

ghicose: = glucose* (steig > = (-1.0))

glucose_n[5]: =glucose_n[1]+ glucose_n{2]+ glucose_n[3] + glucose_n[4] + glucese_n|5]
glucose n[3]: =glucose n[5]/5

glucose k: =glucose_n{5}*(glucose =0) + glucose_k*(glucose < >0)

glucose: = glucose_k*(glucose_k < >0) + glucose*(glucose_k=0)

. Danach erfolgt die MeBwertzuweisung:

{on-line Analysenzyklus: MeBwertzuweisungen}

glucose 1:={glucose +reall)*(z3 > 1200)*(23 < =2700)

glucose_1:=glucose_1+glucose 1]1]*((23 < =1200) + 23 >2700))

glucose_2: = (glucose +real2)*(z3 < 300) + glucose_2%(23 > =300)

glucosel_s: =glucose_1%(glucose_1>0)

glucose? s: =glncose 2%(23 <300) +glucose2_s*(z3 > =300)

ethanoll: = (ethanol/1000Y*46.07* (23 > 1500} + ethanol1*(23 < = 1500)

ethanol2: = (ethanol/1000)*46.07* (23 > 600)* (23 < 900) + cthanol2*((z3 < =600) + (23 > =900))
ethanol!_s: =ethanoll

cthanol? s: =ethanol2

acefaldl: = (acetald/1000)*44.05% (23 > 1500) + acetald1*(z3 < =1500)

acetald2: = (acetald/1000)*44.05% (23 > 600)* (23 < 900) + acetald2*((z3 < =600) + (23> =500))
acetoinl: = (acetoin/1000)*88.11*(z3 > 1500) + acetoinl*(z3 < = 1500)

acetoin2: = (acetoin/1000)*88.11*(z3 > 600)*(z3 < 900) + acetoin2*({z3 < = 600) + (23 > =900))
acetatl: = (acetat/1000)*60.05% (z3 > 1500) + acetat1*(z3 < = 1500)

acetat2: = (acetat/1000)*60.05* (23 > 600)* (23 < 900) + acetat2*((z3 < =600) + (23> =900))
acefatl _s:=acetatl

acetat?2 s:=acetai2
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e Die Berechnung von nicht direkt erfafibarer ProzeBgrifen kann nach den

Mellwertzuweisungen erfolgen:

{Berechnen von ProzeBvariablen}

taul: = (RVI*1000/(sartorius3 + sartorinsd))*({sartorius3 + sartoriusd) < =0)
taul_s:=taul

tau2: = (RV2*1000/(sartorius3 + sartoriusd))*((sartorius3 + sartorius4) < >0)
tau2_s:=tau2

Umsatz1: = (1-glucose 1/80)*100

Umsatzl s:=Umsatzl

Umsatz2_s: = (1-glucose2_s/glucosel_s)*100*(glucosel_s< > ()
RZA1: =ethanollftaul

RZA1 s:=RZAl

RZA2_s: = (ethanol2_s-cthanoll_s)/tau2 s*(tau2 s< >0)
Gasl_s:={Gasl + Gas1[1] + Gas1]2} + Gas1{3] + Gas1[4])/5
Gas2_s: ={(Gas2 + Gas2{1] + Gas2[2] + Gas2{3] + Gas2|4])/5
pHls: =(pH1 - pH1[1] +pH1[2] + pH1{3] + pHI1[4])/5

pH2s: = (pH2 + pH2[1] + pH2[2] + pH2[3] + pH2[4])/5

pH3s: = (pH3 + pH3[1] + pH3[2] + pH3[3] + pH3{4])/5
CO2ratel_s:=Gasl s*1000%taul/(RV1*(S0-glucose 1))
ethratel s:= ethanoll/(§0-glucose 1)

Umsatz: = (1-glucose2 s/SOY*100%(S0< =0)
Umsatz,_s:=Umsatz

RZAg: =ethanol2/(taul + tau2)

RZApg s:=R7ZAg

° Riickspitlung von Vorfiltern zur Mikrofiliration: Diese verlauoft nach einem iiber off-line

Werte varierbaren Zeitplan,

{Riickspitlung der Vorfilter im Bypass}

zl:=71+1
L =0%((z1< =20) 4+ (21 > 20)*(z1 < =20 +3)
3:=rl

zh=2z1*(z1<2043)

° Regler zar Steverang des Umsatzes iiber die Verweilzeit: Da die Regelstrecke
{Wirbelschichtreaktor und on-line Analytik) mit relativ groBen Totzeiten behaftet ist, wurde
zur Regelung des Umsatzes U durch dic Verinderung der Verweilzeit + des Substrats im
Reaktor cin PI-Regler in zeitdiskreter Form programmiert,

Uber die withrend des Prozesses jederzeit mdgliche Variation des Verstéirkungsfaktors
konnte die Empfindlichkeit des Reglers dem Prozesszustand angepafit werden. Bei
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Anftreten eines starken Uberschwingens der Regelstrecke ist die Empfindlichkeit zu hoch,
bei bleibender Regelabweichung ist die Empfindlichkeit zu niedrig,

{Umsatzregler Reaktor 1}

sarti: = sarti*(U_soll< >0)

U_difff1]: = U_difff1]*(U_soll< = 0)

U_diff: =U_soll-Umsatzl

q0: =Kp* {1+ 1/(2%30))

ql: =-Kp*(1-1/(2*30))

sartp: =q0*U_diff

sarti: = sarti -+ {q0 + q1)*U_diff[1]
‘sart: = sartp + sarti

sart: = (sart0*1000-sart)*30

sart: = (sart < = 150)*150 + (sart > 150)*sart

sart: = (sart > = sartmax*1000)*sartnax* 1000 + (sart < sartmax®1000)*sart
sartorius3: = sart*(U_soll < >0) + Zulauf1*1000*(U_soll=0)
sartoriusd: = start*Sartorius3*(start < >0)

° Steuerung der Reakiorvolumina: Auch fiir diese Regelaufgabe hat sich ein PI-Regler
bewihrt.
{Vohimenregelung}

pumpe2: = P2#(P2 < 100) + 90*(P2 > = 100)
pumpe3: = P3*(P3 < 100) +99*(P3 > = 100)
dnivl: = nivi-(5*RV1-260)

dniv2; =niv2-(4.375*RV2-197)

s Vorlagekontrolle: Da die Substratzufithrung vom Programm gesteuert wird, kann eine
einfache Bilanzicrung zur Vorlagenkontrolle eingesetzt werden.

{Vorlagekontrolle}

rest: = Vorlage®(Vorlage < > Vorlage[1]) + rest*(Vorlage = Vorlage[1])
rest: = rest-(sartorius3/1000/60)
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Rasterelektronische Aufnahmen von Zymomonas mobilis
Bakterien und Hefezellen

Fliefschema der Produktion vor Glukose und Gluten aus Weizenmehl
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