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Abstract

Organic acids serve as important building blocks in the chemical industry. They
include, among others, propionic acid, which is used in several branches of the
chemical industry such as pharmaceutical, plastics as well as food and feed. Up
to date, there is no fermentation-based industrial production of propionic acid
but only via petrochemical reactions. As fossil sources are declining, sustainable
processes relying on regrowing substrates have to be explored and exploited.
Therefore, a microbial fermentation was developed using a defined mixture of
anaerobic bacteria. However, anaerobic fermentation for organic acid generation
suffers from low titers, yields, byproduct formation and product inhibition by
the generated organic acids. In order to prevent inhibiting concentrations of the
produced acids, a modified electrodialysis was coupled with the fermentation in
such a way that the organic acids were removed regularly from the bioreactor.
The special feature about the electrodialysis are the membranes which can only
be penetrated by monovalent ions and the possibility to change the polarity of
the electrodes. Therefore, the direction of the ion flux inside the electrodialysis
unit can be alternated. This results in anti-fouling mechanisms as deposits on
the membranes can be removed by this polarity reversal.

For the transformation of the substrate to propionic acid, a route via lactic acid
as an intermediate substrate was taken. As lactic acid fermentation is a well-
established process, many bacteria and a resulting broad substrate spectrum
are available, capable of producing lactic acid at high productivity and yield.
As substrate carbohydrates such as glucose, xylose and fructose stemming from
lignocellulosic or food residues were used. The process of the sugar transforma-
tion was executed by Bacillus coagulans, a bacteria which produces lactic acid
from sugars via homofermentative pathway. The subsequent production of pro-
pionic acid from lactic acid was carried out by Veillonella criceti whereas acetic
acid is created as a byproduct.

The combination of the electrodialysis unit with the fermentation showed an
improvement in yield and productivity compared to a process without the ap-
plication of the electrodialysis unit. In parallel, different substrates stemming
from lignocellulosic residues were tested for their applicability. It was found
that lignocellulosic hydrolysates can be very well used to generate propionic
acid either from glucose or xylose.

Additionally, the lactic acid based production platform was expanded in order to



generate medium chain carboxylic acids such as valeric acid and hexanoic acid.
For this purpose, Bacillus coagulans was combined with the bacteria Megas-
phaera cerevisiae which can generate these acids via the reversed beta oxidation
starting from lactic acid. This process was coupled with the electrodialysis and
scaled-up to pilot plant scale. For this purpose, as substrate hydrolyzed cabbage
residues rich in glucose and fructose were used and subsequently transformed to
valeric acid and hexanoic acid.
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Kurzzusammenfassung

Organische Sduren sind in der chemischen Industrie wichtige Bausteine. Dazu
zahlt unter anderem die Propionsdure, welche im pharmazeutischen Bereich, in
der Polymerproduktion sowie im Nahrungs- und Futtermittelsektor Anwendung
findet. Bis heute existiert allerdings kein Herstellungsprozess fiir Propionséure,
der auf der Fermentation nachhaltiger Rohstoffe basiert. Stattdessen wird fiir die
Produktion auf klassische Petrochemie zuriickgegriffen, ausgehend von Ol und
Gas. Da jedoch die Verfiigbarkeit dieser fossilen Energietréger stetig abnimmt,
miissen Wege gefunden werden, diese endlichen Substrate durch nachwachsende
zu ersetzen. Deswegen wurde in der vorliegenden Arbeit ein Fermentationspro-
zess zur Propionsdureproduktion, basierend auf einer definierten Mischkultur
anaerober Bakterien, entwickelt. Allerdings zeichnen sich anaerobe Fermentati-
onsprozesse zur Gewinnung organischer Sauren durch geringe Produktivitaten,
geringe Produkttiter, Bildung von Nebenprodukten sowie geringe Ausbeuten
aus. Zudem tritt aufgrund der Bildung der organischen Saduren eine Hemmung
der Fermentation auf. Um der Inhibierung durch die Produkte vorzubeugen,
wurde eine modifizierte Elektrodialyse mit der Fermentation gekoppelt, so dass
die organischen Sauren regelméfig aus dem Reaktionsmedium entfernt werden
konnen. Das Besondere an der Elektrodialyse sind die darin verbauten Membra-
nen, die ausschlieSlich von monovalenten Ionen passiert werden koénnen, sowie
die Féahigkeit der Elektroden, die Polaritdt zu wechseln. Aus dem Wechsel der
Polaritét folgt die Verdnderung der Flussrichtung der Tonen innerhalb des Elek-
trodialysemoduls, wodurch etwaige Ablagerungen an den Membranen abgelost
werden konnen und Fouling vermieden werden kann.

Fir die Umwandlung des Substrats zu Propionsdure wurde ein Prozess ent-
wickelt, der auf Milchsdure als Zwischensubstrat aufbaut. Die Milchsédure Fer-
mentation ist ein etablierter Prozess, so dass eine Vielzahl von Bakterien bekannt
ist, die in der Lage sind, verschiedenste Ausgangssubstrate mit einer hohen Pro-
duktivitdt und Ausbeute zu Milchsdure umzuwandeln. Als Substrate werden
hierbei Zuckermonomere wie beispielsweise Fructose, Glucose und Xylose ein-
gesetzt. Der Vorgang der Umwandlung der Zucker zu Milchsdure wird von dem
Mikroorganismus Bacillus coagulans durchgefiithrt, der mittels homofermenta-
tivem Stoffwechselweg die Milchsdure generieren kann. Die daran anschliefSen-
de Aufnahme der Milchsdure und deren Transformation zu Propionsidure wird
durch das Bakterium Veillonella criceti erfiillt, wobei Essigsédure, bedingt durch
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den Stoffwechsel, als Nebenprodukt erzeugt wird. Die Kombination aus Elek-
trodialyse und Fermentation zeigte, dass durch diesen Aufbau die Ausbeute an
Propionsédure und die Produktivitat gesteigert werden konnte.

Daran anschlieBend wurden fiir die Fermentation Zuckermonomere getestet, die
aus Lignocellulose gewonnen werden konnten. Dabei stellte sich heraus, dass
dies moglich ist und somit aus echten nachwachsenden Rohstoffen Propionséure
erzeugt werden kann. Dabei wurde ein besonderes Augenmerk darauf gelegt,
dass moglichst alle Bestandteile der Lignocellulose mikrobiell verwertet werden.
Schlussendlich wurde diese Plattformtechnologie, basierend auf Milchsdure als
Zwischensubstrat, auf mittelkettige organische Sauren, wie beispielsweise Vale-
riansdure und Hexansaure, tibertragen. Dazu wurde das Bakterium B. coagulans
mit dem anaeroben Bakterium Megasphaera cerevisiae kombiniert, welches mit-
tels der umgekehrten beta Oxidation, ausgehend von Milchsédure, diese mittelket-
tigen Séuren herstellen kann. Dieser Prozess wurde final mit der Elektrodialyse
gekoppelt und in den Pilotmafistab vergroflert. Als Substrat diente dabei ein
Hydrolysat aus Abfillen von Blumenkohl, reich an Fructose und Glucose.
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1 Einleitung

Im Zuge der voranschreitenden Verknappung der fossilen Ressourcen ist es not-
wendig, Prozesskonzepte zu erforschen, die darauf abzielen, die chemische Indu-
strie zu biologisieren. Dies bedeutet, dass Produkte der chemischen Industrie, die
bis dato aus endlichen Rohstoffen, wie beispielsweise Erdol und Erdgas produ-
ziert werden, moglichst nachhaltig und 6kologisch generiert werden sollen. Dieses
Konzept der Produktion von Giitern auf eine nachhaltige Art und Weise mit ei-
nem besonderen Augenmerk auf Umwelt- und Ressourcenschonung bezeichnet
man als Biookonomie. Im Jahr 2009 wurde deswegen der Biookonomierat ins Le-
ben gerufen, der sich mit den fiinf zentralen Handlungsfeldern der Biookonomie
befasst [62]. Diese sind wie folgt definiert:

o Weltweite Erndhrung sichern

o Agrarproduktion nachhaltig gestalten

o Gesunde und sichere Lebensmittel produzieren
o Nachwachsende Rohstoffe industriell nutzen

o Energietrager auf Basis von Biomasse ausbauen

Diese biologische Okonomie eréffnet zudem die Moglichkeit der Kreislaufwirt-
schaft. Dabei wird nicht nur ausschlieSlich die Produktion betrachtet, sondern
auch die Verwertung der erzeugten Produkte nach deren Lebensende und die
Riickfithrung der darin enthaltenen Rohstoffe in den Materialkreislauf. Im Ge-
gensatz dazu steht die lineare Wirtschaft, die auf endlichen fossilen Rohstoffen
beruht, die zu Produkten umgewandelt werden und nach ihrer Lebensdauer als
nicht verwendbarer Miill verbleiben.

Besonders die Wertschopfung von Stromen, die tiblicherweise als Abfall behan-
delt werden, kann durch Biotechnologie bewerkstelligt werden. Zu diesen Roh-
stoffen kann man in Europa insbesondere die Lignocellulose zéahlen, die in Form
von Holz, Reststoffen der Agrarindustrie und verholzten Grésern in groffer Men-
ge verfiigbar ist. Diese Plattformtechnologie, basierend auf Lignocellulose, wird
als Bioraffinerie der zweiten Generation bezeichnet [35]. Bereits jetzt existieren
Verfahren, die die Lignocellulose in ihre Grundbausteine spalten konnen. Dabei
entstehen Lignin, Hexosen und Pentosen. Ausgehend von diesen Stoffen kann



durch biologische oder chemische Katalyse eine Vielzahl von Grundchemikali-
en nachhaltig erzeugt werden [45]. Die Energiebehorde der USA veroffentlichte
in diesem Rahmen eine Liste von 10 Plattformchemikalien, die aus Biomas-
se gewonnen werden kénnen und als Intermediate fiir wertvollere Chemikalien
dienen [I1]. Dazu z&hlt beispielsweise Milchsdure, aus der durch chemische Ka-
talyse Acrylsdure, Propylenglycol, Milchsdureester und Lactide gebildet werden
konnen [83].

Die Umstellung etablierter industriell Prozesse auf nachhaltige und umweltver-
tragliche Prozesse gestaltet sich aber herausfordernd, da geeignete Mikroorga-
nismen identifiziert und anschliefend mafigeschneiderte Fermentations- und Rei-
nigungsstrategien entwickelt und validiert werden miissen. So gilt es, Mikroor-
ganismen zu finden, die kein Sicherheitsrisiko fiir den Menschen und fir die
Umwelt darstellen. Weiterhin ist darauf zu achten, dass moglichst glinstige und
in grofler Menge vorhandene Substrate verwendet werden konnen, die in kei-
ner Konkurrenz zur Nahrungsmittelgewinnung stehen. Dariiber hinaus ist das
Reinigungsprozedere der Zielsubstanz (Downstream Processing) der wichtigste
Faktor im gesamten Produktionsprozess. Dieser Schritt stellt einen der grofiten
Kostenfaktoren dar und muss fiir jedes Produkt individuell gestaltet werden.
Hierfiir ergeben sich somit auch verschiedene prozentuale Kostenanteile. Diese
betragen fiir bulk Chemikalien ca. 20 - 40 % der Gesamtkosten [81]. Deswegen
ist es notwendig, das gesamte Downstream Processing so einfach wie moglich
zu halten und bereits bei der Fermentation mogliche Herausforderungen fiir den
Reinigungsprozess im Auge zu behalten.



2 Zielsetzung und Motivation

Im Zuge der Biologisierung der chemischen Industrie wird es vonnoten sein, die
Produktion von Grundchemikalien, wie zum Beispiel organische Sauren nachhal-
tig zu gestalten. Im Laufe der letzten Jahrzehnte ist dahingehend eine intensive
Forschungstétigkeit zu verzeichnen, jedoch werden bislang nur Zitronensaure, D-
Gluconséaure, Itaconsaure, 2-Keto-L-Gluconsdure und Milchsdure im grofitech-
nischen MaBstab industriell hergestellt [49]. Deswegen soll mit dieser Arbeit ein
Prozess etabliert werden, der darauf abzielt, die Produktion von Propionsédure
zu bewerkstelligen. Bisher ist die fehlende Etablierung eines biotechnologischen
Prozesses vor allem auf die Wirtschaftlichkeit zuriickzufithren, so kostet die Pro-
duktion eines kg Propionsdure mit petrochemischen Verfahren einen US-Dollar,
wahrend es bei der biotechnologischen Produktion bereits zwei US-Dollar sind
[47).

Die biotechnologische Produktion von Propionsaure unterliegt den typischen
Herausforderungen bei der anaeroben Produktion organischer Sduren, die wie
folgt lauten:

o Produktinhibierung durch Propionsaure
o Bildung unerwiinschter Nebenprodukte
« geringe Produktkonzentration

In dieser Arbeit soll die Bewéltigung dieser Herausforderung anhand der Kom-
bination von in-situ product removal (ISPR) und definierten Mischkulturen ge-
lingen. Hierzu sollte ein Prozesskonzept entwickelt werden, bei dem Milchsdure
als Zwischensubstrat verwendet wird und die Milchsdure anschlieend zu Pro-
pionsaure umgewandelt wird. Dafiir wurden kommerzielle sowie reale Substrate
untersucht. Zudem wurde ein besonderes Augenmerk auf die Nachhaltigkeit ge-
legt, so dass moglichst nur Substrate verwendet wurden, die in anderen Prozes-
sen als Nebenstrome generiert werden und bisher nur wenig Beachtung fanden.
Zunachst wurden die dafiir eingesetzten Mikroorganismen einzeln charakteri-
siert. Parallel dazu wurde die Elektrodialyse definiert und auf die Prozessbedin-
gungen angepasst. Anschliefend wurden die Bakterien in definierten Mischkul-
tur fermentiert und mit der Elektrodialyse gekoppelt. Definierte Mischkulturen
wurden deswegen gewéhlt und der Umweg iiber Milchsaure in Kauf genommen,



da die Mehrzahl der propionsdureproduzierenden Bakterien ein eingeschranktes
Substratspektrum und vergleichsweise niedrige Wachstumsraten besitzen [73].
Demgegeniiber gibt es eine Vielzahl von intensiv erforschten milchsaureprodu-
zierenden Bakterien, die eine Vielzahl an Kohlenstoffquellen verstoffwechseln
konnen. AbschlieBend wurde der entwickelte Prozess adaptiert, um auch mittel-
kettige organische Sduren durch dieses Verfahren zu generieren.



3 Theorie

3.1 Biologische Produktion organischer Sauren
und deren Aufarbeitung

3.1.1 Industrielle Produktion organischer Sauren

Organische Sauren sind wichtige Grundchemikalien, die in fast allen Bereichen
der chemischen Industrie benotigt werden. Allerdings wird bisher nur ein Bruch-
teil der benotigten organischen Sduren im industriellen Maflstab mittels Biotech-
nologie produziert. Diese sind Milchséure, Essigsaure, Gluconséure, [taconsdure
und Zitronenséure [76]. Jedoch sind nicht alle benotigten organischen Séuren
mittels biotechnologischen Mitteln zu produzieren. Deswegen ist es notwendig,
chemische Molekiile biotechnologisch zu erzeugen, die durch ihre Eigenschaften,
beispielsweise durch funktionale Seitengruppen, zu anderen wertvollen Chemi-
kalien umgewandelt werden kénnen. Organische Séduren kénnen diese Aufgabe
erfiillen, und nicht zuletzt sind in der Liste des US Department of Energy 9 or-
ganische Sduren unter den insgesamt 12 Chemikalien, die aus einem zuckerdhn-
lichen Substrat generiert werden kénnen und als Plattformchemikalien Verwen-
dung finden koénnen [76].

Die Produktion der Zitronenséure ist ein lange etablierter Prozess, der auf der
Fermentation des Pilzes Aspergillus niger basiert, wobei zuckerhaltige Reststoffe
wie beispielsweise Molasse als Substrat verwendet werden konnen [9]. Dabei wer-
den im industriellen MaBstab Konzentrationen von bis zu 140 g L™ erreicht [74].
Ahnlich wie die Produktion von Zitronensiure erfolgt die Herstellung von Ita-
consdure, welche durch den Mikroorganismus Aspergillus terreus synthetisiert
wird, ausgehend von kohlenstoffreichen Substraten wie beispielsweise Melasse
oder Stiarkehydrolysate [74]. Dabei wird ein Produkttiter von bis zu 70 g L~*
erreicht. Beide biotechnologischen Prozesse werden industriell eingesetzt. Eine
Produktion aus fossilen Rohstoffen wird nicht mehr durchgefiihrt [76].

Anders stellt sich dies bei der Bernsteinsdure (Butandiséure) dar. In den letz-
ten 30 Jahren wurde viel Forschungsleistung in die Verfahrensentwicklung zur
Bernsteinsdureproduktion investiert. Bernsteinsdure ist als Chemikalie interes-



sant, da durch die beiden endstédndigen Carboxylgruppen ein breites Spektrum
fiir weitere chemische Modifikationen besteht. Dies ist insbesondere fiir die Her-
stellung von Kunststoffen vorteilhaft, da durch die funktionalen Gruppen ei-
ne Ketten- beziehungsweise Quervernetzung erfolgen kann. Obwohl ein Prozess
Anfang der 2010er Jahre entwickelt wurde, mit dem Bernsteinsdure auf bio-
technologischem Weg produziert und kommerzialisiert werden konnte, wurde
dieses Unterfangen Ende der 2019 wieder beendet. Das Aufkommen von Schie-
ferol machte die petrochemische Herstellung von Bernsteinsaure wirtschaftlich
deutlich ginstiger durchfithrbar als die biotechnologische [52] [§].

Beispielhaft sind nachfolgend einige organische Séuren in Tabelle [3.1] aufgeftihrt,
welche grofitechnisch produziert werden konnen und das Stadium der Laborent-
wicklung verlassen haben.

Tabelle 3.1: Biotechnologische Produktion organischer Sauren im industriellen Maf3-

stab
Saure Organismus Titer, g L~} Substrat Referenz
Milchséure | Lactobacillus spp. | bis zu 180 Glucose [74]
Bernsteinsaure | rekomb. E. coli 99 Glucose [74]
Gluconséure | Aspergillus niger | bis zu 250 Glucose 186]
Zitronenséure | Aspergillus niger 150 - 200 | Sucrose, Glucose [86]

3.1.2 Aufarbeitung von biotechnologisch gewonnenen
organischen Sauren

Ein biotechnologischer Prozess lasst sich in zwei Teile zerlegen. Dabei bezeichnet
man die Umwandlung eines Substrates mittel Mikroorganismen als das upstream
processing (USP). Den Teil, der die gesamten Prozessschritte beinhaltet, ein oder
mehrere Zielprodukte aus der Fermentationslésung zu isolieren und konzentrie-
ren, bezeichnet man als downstream processing (DSP). Grundsétzlich beinhaltet
der gesamte DSP Prozess die folgenden iibergeordneten Schritte:

o Abtrennung
 Isolierung

« Konzentration
o Formulierung

Zuerst werden feste Bestandteile aus der Fermentationsbriihe entfernt, beispiels-
weise Zellen, Zelltrimmer und nicht-l6sliche Stoffe. Hierzu stehen Verfahren



wie Filtration, Zentrifugation, Sedimentation oder Flockung zur Verfiigung. An-
schlieffend erfolgt die gezielte Abtrennung der in der Fermentationsbrithe ver-
bliebenen gelosten Substanzen, die sich physikalisch und chemisch von dem Ziel-
produkt unterscheiden. Dazu werden die Filtration (insbesondere Ultrafiltrati-
on), Fallung, Extraktion oder Adsorption verwendet. Anschlieflend erfolgt die
Konzentrierung und die Reinigung des Zielprodukts. Hierfiir miissen Verfahren
verwendet werden, die speziell fiir die gewiinschte Substanz geeignet sind, da in
diesem Schritt die Zielsubstanz von Stoffen getrennt werden muss, die ahnliche
chemische und physikalische Eigenschaften aufweisen. Angewandte Verfahren
fiir diesen Schritt sind die partielle Féllung, Chromatographie und Kristallisa-
tion. Abschliefend erfolgt die Formulierung des Zielprodukts, so dass das Pro-
dukt wiinschenswerterweise als Feststoff vorliegt. Dies kann durch Trocknung
oder Kristallisation erfolgen. Alle diese Verfahrensschritte miissen sorgsam aus-
gewihlt werden und bediirfen experimenteller Verifikation. Ein Hauptaugen-
merk bei der Auswahl sollte zudem darauf gelegt werden, dass von Schritt zu
Schritt das zu verarbeitende Volumen reduziert und somit die Konzentration
des Zielprodukts stetig zunimmt.

Feinreinigung
Fermentation — Zellabtrennung — Erstreinigung — und
Konzentration

Feststoffe Verunreinigungen

Abbildung 3.1: Allgemeines Schema fiir das Downstream processing zur Gewin-
nung von organischen Sduren aus Fermentationsbriihe

Im speziellen Fall von organischen Sduren verandert sich das DSP Schema dahin-
gehend, dass zuerst die Fermentationsbriihe filtriert, die Farbung beseitigt, das
Salz aufgebrochen und durch Verdampfung der Wassergehalt reduziert werden
muss. Anschliefend kommt eine Kombination weiterfithrender Reinigungstech-
niken zum Einsatz, wie beispielsweise die Chromatographie [49]. Das generelle
Schema zur Abtrennung und Reinigung von organischen Sduren aus fermen-
tativer Produktion ist in Abbildung zu sehen. In der Literatur ist fiir die
Abtrennung der organischen Sauren aus der partikelfreien Fermentationsbriihe
die Extraktion am haufigsten beschrieben und generiert die vielversprechendsten
Resultate. Die Extraktion ist ein Trennverfahren, bei dem unter Zuhilfenahme
eines Extraktionsmittels aus einem Gemisch eine Substanz gezielt abgetrennt
wird. Dabei wird die Phase, in der sich die Zielsubstanz befindet mit einer zwei-
ten Phase in Kontakt gebracht. Im Fall von Fermentationsbriihe (wéassrige Pha-
se) wird diese mit einer organischen Phase vermischt. Nach Durchmischen und
anschliefender Zeit fiir die Phasentrennung bildet sich ein Zwei-Phasen-Gemisch
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Abbildung 3.2: Schema der Extraktion

aus. Abhéangig von den chemischen und physikalischen Eigenschaften der Ziel-
substanz und der organischen Phase geht die Zielsubstanz aus der wéssrigen
in die organische iiber. Der Vorgang der Extraktion ist in Abbildung zZu
erkennen.

Als Extraktionsmittel der Wahl fiir organische Séduren haben sich verzweigte
Amine, wie beispielsweise Trioctylamin (TOA) bewéihrt. TOA (Abbildung
ist ein tertidres Amin und besitzt am zentralen Stickstoffatom ein freies Elek-
tronenpaar. Durch dieses freies Elektronenpaar ist es TOA moglich, mit der
protonierten Carboxylgruppe eine chemische Bindung einzugehen. Dies bedeu-
tet, dass der pH der Fermentationsbrithe unter dem pKs Wert der Saure liegen
muss, so dass diese undissoziiert vorliegt. Allerdings muss das TOA mit einem
langkettigen Alkohol gemischt werden wie beispielsweise Octanol, um die Vis-
kositat herabzusetzen. Bei der Auswahl der Losemittel ist auf die Toxizitat der
eingesetzten Substanzen zu achten, da ansonsten eine in-situ Extraktion die
Fermentation zum Erliegen bringen wiirde.

Allerdings stellen die Reinigung und Abtrennung von organischen Séduren mittels
Extraktion eine Herausforderung dar, da die Sauren, abhédngig vom pH Wert in
deprotonierter oder protonierter Form vorliegen. Hier wird néher auf Essigsédure
sowie Propionsaure eingegangen, da diese beiden Séuren den Schwerpunkt der
durchgefithrten Untersuchungen bilden. So besitzt Essigsidure einen pKg von
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Abbildung 3.3: Struktur von TOA

4,76 und Propionsdure von 4,87. Da die Fermentation, aufgrund des pH Opti-
mums der beteiligten Bakterien, normalerweise bei einem pH zwischen 6 und
7 vonstattengeht, liegen die organischen Séuren als Ion vor. Zudem bilden sich
durch das Vorhandensein von Kalium und Natrium die entsprechenden Salze.
Eine thermische Trennung bedingt deswegen das Anséduern, so dass die proto-
nierte Form entsteht, was jedoch mit der externen Zugabe von Séure verbunden
ist. Die anschlieende thermische Trennung ist allerdings durch die &hnlichen
Siedepunkte von Essigsdure (118 °C) und Propionsaure (141,2 °C) nur mit ho-
hem apparativem Aufwand und Energieeintrag durchfiihrbar.

Die Extraktion ist aber nicht fiir alle organische Séduren die beste Technik, um die
Sauren aus der Fermentationsbrithe abzutrennen. Hierin liegt auch die Schwie-
rigkeit beim DSP von organischen Sauren, da fiir jede Sdure individuell bestimmt
werden muss, welche Technik die besten Resultate liefert. Ein Patentrezept fiir
die Abtrennung und Reinigung von organischen Sduren besteht bisher nicht. So
wird beispielsweise bei der Aufarbeitung von biotechnologisch erzeugter Bern-
steinsdure die Kristallisation angewandt; allerdings existieren auch Prozesse,
die auf der simulated moving bed (SMB) Technologie beruhen [43][42][49]. Die
Kristallisation wird ebenso bei der Reinigung von Itaconsédure im industriellen
MafBstab verwendet [57]. Fiir die grofiskalige Produktion von Gluconsaure wird
ein starker Kationentauscher verwendet und die daraus erhaltene Sédure durch
Verdampfung des Wassers konzentriert [49].

Diese drei Beispiele zeigen, dass ein einheitlicher downstream Prozess fur die
Reinigung von organischen Séuren nicht existiert und je nach gewiinschtem Ziel-
produkt das Schema und die Verkniipfung der einzelnen Technologien sorgsam
ausgewahlt werden miissen. Das Beispiel der Bernsteinsdure zeigt jedoch auch,
dass im industriellen Umfeld bestehende Prozesse nur dann auf biotechnolo-
gische Verfahren umgestellt werden, wenn dadurch keine Kostensteigerung ent-



Tabelle 3.2: Aufarbeitung biotechnologisch erzeugter organischer Séduren

Saure Verfahren Referenz
N Direkte Verwendung als Speiseessig :
Essigséure Extraktion [61]
L Extraktion ) .
Propionsédure lonentausch [39] [38]
. Extraktion :
Buttersaure Adsorption [16] [49]
o Fallung mit Ca(OH ), :
Milchsdure SMB Chromatographie [21) 19 [Be]
Kristallisation
Bernsteinsaure SMB Chromatographie [49]
Ionentausch
. Kristallisation _
Gluconséure Ionentauschchromatographie (4] )
Féllung mit Ca(OH )y
Zitronensaure SMB Chromatographie [49] [74]
Extraktion mit Aminen

steht. In Tabelle [3.2|sind ausgewahlte organische Séduren aufgefiihrt, die biotech-
nologisch erzeugt werden. Dariiber hinaus sind die am haufigsten verwendeten
Verfahren zur Produktgewinnung vermerkt.

3.2 Propionsaure

Propionsdure (Propansdure) ist eine farblose, stechend riechende organische
Saure mit der Summenformel C3HgO,. Sie zahlt zu den sogenannten fliichti-
gen Fettsduren oder VFAs (volatile fatty acids) und ist ein typisches Produkt
bei anaeroben Abbauprozessen. In Tabelle sind die chemischen und physi-
kalischen Eigenschaften der Propionsdure zusammengefasst.

10



Tabelle 3.3: Eigenschaften von Propionséure

Eigenschaft Wert | Einheit
Molmasse 78,08 | g mol~!
Aggregatzustand | fliissig -
Schmelzpunkt 21 °C
Siedepunkt 141 °C
Dichte 0,99 | gem™3
pKg 4,87 -
Viskositat 10 mPa s

Die industrielle Darstellung der Propionsaure kann durch mehrere verschiedene
Verfahren bewerkstelligt werden. Beispielsweise kann hierfiir der Reppe-Prozess
oder die Oxidation von Propionalaldehyd angewandt werden. Diese beiden Ver-
fahren werden heutzutage grofitechnisch eingesetzt und haben aufgrund der Ef-
fizienz andere, nun historische, Verfahren zur Gewinnung der Propionsaure ver-
drangt. Allerdings sind beide Prozesse wegen der bendtigten Temperaturen und
Driicke energieintensiv.

In Abbildung ist die Gleichung des Reppe Prozesses zu sehen, mit dem
beispielsweise die BASF Propionsidure generiert. Neben der Verwendung eines
Nickelkatalysators sind Driicke zwischen 100 - 300 bar sowie eine Temperatur
zwischen 250 °C und 300 °C notwendig [75].

. O
[Ni(CO)4]
H,.C=CH, + CO + H,O —— > H3C OH

Abbildung 3.4: Reppe Prozess zur Gewinnung von Propionsdure

Bei der Oxidation von Propionalaldehyd (Propanal) ist ein metallbasierter Kata-
lysator notwendig, wie in Abbildung zu erkennen ist. Das Propanal entsteht
dabei als Nebenprodukt bei der n-Propanol Gewinnung und steht deswegen
kostengtinstig zur Verfiigung. Diese Reaktion verlduft zwar bei milden Tempe-
raturen (40 °C - 50°C) und Umgebungsdruck, allerdings benétigt die Produktion
von n-Propanol einen Druck zwischen 200 und 280 bar sowie eine Temperatur
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zwischen 130 °C und 150 °C [75].

O O

Mn(C3HsO
H@Qk v 1,0, MNCaRO2)2 HSCQK
H OH

Abbildung 3.5: Oxidation von Propionalaldehyd zur Propionsduregewinnung

3.2.1 Biotechnologische Propionsauregewinnung

Propionsaure wird im Stoffwechsel von Bakterien iiber den Methyl-Malonyl-
CoA (MMC) oder Acryloyl-CoA (AC) Syntheseweg produziert. Bakterien, die
den MMC Stoffwechselweg nutzen, sind zum Beispiel Propionibacterium spec.,
Veillonella spec. und Selemonas ruminantium. Der AC Stoffwechselweg wird
beispielsweise von Clostrididum propionicum genutzt [30]. Grundsatzlich ergibt
sich fiir den MMC und den AC Stoffwechselweg die folgende Reaktionsgleichung;:

3 Laktat — 2 Propionat + 1 Acetat +1 COy + 1 H50 (3.1)
Zuerst wird, wie in Abbildung [3.6] beim MMC Stoffwechselweg zu sehen, Lak-

tat aufgenommen und mittels einer Laktatdehydrogenase zu Pyruvat trans-
formiert. Pyruvat wird entweder iiber Acetyl-CoA zu Acetat abgebaut, wobei
ATP (Adenosintriphosphat) und C'O, gebildet werden, oder reagiert iiber ei-
ne Transcarboxylase zu Oxalacetat. Oxalacetat wird anschliefend katalysiert
durch eine Malatdehydrogenase zu Malat. Dieses wird dann iiber eine Fuma-
rase in Fumarat umgewandelt. Fumarat reagiert dann mittels Fumaratredukta-
se zu Succinat, welches wiederum zu Succinyl-CoA reagiert. Succinyl-CoA wird
nachfolgend durch eine Coenzym B12 abhéngige Methylmalonyl-CoA-Mutase zu
Methylmalonyl-CoA abgebaut, welches durch eine Transcarboxylase zu Propionyl-
CoA reagiert. Schlussendlich wird Propionyl-CoA zu Propionsaure verstoffwech-
selt. Jedoch kann eine reversible Bildung von Succinyl-CoA aus Propionyl-CoA
erfolgen, die durch eine CoA-Transferase katalysiert wird [26].

Im Fall des Acryloyl-CoA-Stoffwechselweges verlauft die Bildung von Acetat aus
Laktat analog zum MMC Syntheseweg. Allerdings wird auf dem Weg der Pro-
pionatbildung Laktat zunédchst zu Lactyl-CoA umgewandelt und dieses anschlie-
Bend, katalysiert durch eine Lactyl-CoA Dehydrogenase, zu Acryloyl-CoA ab-
gebaut. Das Acryloyl-CoA reagiert danach zu Propionyl-CoA mittels Acryloyl-
CoA-Reduktase und weiter zu Propionat mittels CoA-Transferase. Das CoA,
das im letzten Schritt von Propionyl-CoA abgespalten wird, dient danach als
CoA-Donor fur die Laktataktivierung [26].
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Der AC Weg liefert fiur Clostrididum propionicum 0,33 mol ATP pro mol Lak-
tat. Die gleiche Ausbeute verzeichnet Veillonella parvula, das den MMC Stoft-
wechsel verwendet. Eine deutlich hohere Ausbeute an ATP pro mol Laktat er-
reicht Propionibacterium freudenreichii mit 0,78 mol ATP pro mol Laktat unter
Anwendung des MMC Stoffwechsels. Propionibakterien erreichen deswegen die
hochsten Biomasseausbeuten, allerdings haben andere Bakterien, die eine gerin-
gere ATP Ausbeute besitzen, hohere Wachstums- und Substratverbrauchsraten.
So betragt beispielsweise die Wachstumsrate von Propionibacterium freudenrei-
chii 0,12 h™! mit einer Substrataufnahmerate an Laktat von 20 pmol h=* g1
Im Vergleich dazu erreicht Veillonella parvula eine Wachstumsrate von 0,33 h™!
und eine Laktataufnahmerate von 127 pmol h=! g~ [77].
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Bisher basiert der Grof3teil der Studien zur Untersuchung von propionséurepro-
duzierenden Bakterien auf Spezies der Gattung der Propionibakterien [2]. Das
am haufigsten untersuchte Bakterium ist hierbei Propionibacterium acidipropio-
nici. Der hochste Produkttiter von 106 g L=! konnte in einem fed-batch Prozess
mit Glycerol als Substrat tiber eine Dauer von 4 Monaten erreicht werden [91].
Jedoch ist eine Fermentationsdauer von 4 Monaten weder praktikabel noch wirt-
schaftlich. Im Fall einer batch Fermentation mit Laktat als Substrat wurde eine
maximale Propionsidurekonzentration von 15 g L™! und einer Produktivitéit von
0,11 g L= h! erreicht [17]. Mit diesem Bakterium ist zudem die Verwendung ei-
nes Mischsubstrats aus Glucose und Glycerol méglich. Li et al. erreichten damit
eine finale Produktkonzentration von 62,2 ¢ L=! [44]. Der Reaktionsraum wurde
dabei mit einer externen Adsorptionssdule gekoppelt, so dass eine kontinuier-
liche Entfernung der Propionsadure erfolgen konnte. Die erzielte Produktivitét
war hierbei 0,43 ¢ L=! h™!. Allerdings musste fiir die Erreichung dieser Kon-
zentration die Fermentation fiir 170 h betrieben werden. Zudem sind Prozesse
mit externen Saulen im Scale-Up hin zu einem industriellen Maflstab aufwen-
dig. Ein weiteres untersuchtes Bakterium aus der Gattung der Propionibakterien
ist Propionibacterium freudenreichii subsp. shermanii. Dieses Bakterium kann
Propionat direkt aus Glucose oder Glycerol produzieren, jedoch fallen hierbei
Succinat und Acetat als Nebenprodukte an. Wang et al. untersuchten diesen
Mikroorganismus und kamen zu dem Schluss, dass eine Fermentation mit den
Co-Substraten Glucose und Glycerol die besten Resultate erzeugt. So wurde ei-
ne Propionatkonzentration von 19,4 g L™! bei einer Produktivitit von 0,18 g
L~! h™! erreicht [85].

Eine erfolgreiche Anwendung einer Mischkultur zur Propionsdureproduktion
zeigten Sabra et al., die Lactobacillus zaea und Veillonella criceti mit hydro-
lysiertem Mehl als Substrat in einem fed-batch Verfahren kultivierten [73]. Da-
bei wurden ein Produkttiter und eine Produktivitat von Propionsaure von 30 g
L~! beziehungsweise 0,33 g L= h™! erreicht. Auflerdem wurde in dieser Studie
festgestellt, dass es bereits mit der ersten Menge an gebildetem Propionat zu
einer Inhibierungswirkung des Wachstums kommt und bei einer Propionatkon-
zentration von 20 g L™! die Wachstumsrate von 0,3 h™! auf 0,2 h™! erniedrigt
wurde. Die gleichen Mikroorganismen wurden zudem in einem Dialysereaktor
untersucht, der eine rdumliche Trennung der Bakterien ermoglicht, den Stoffaus-
tausch tber eine Membran aber trotzdem zulésst. Hierbei wurde, mit Glucose
als Substrat, ein maximaler Propionattiter von 28 g L~! bei einer Propionat-
produktivitit von 0,61 g L™ h™! erzielt [20]. Diese Werte sind zwar hoher als
bei der Fermentation als Mischkultur, jedoch ist das Dialysesetup fiir eine grof3-
technische Produktion nicht geeignet. Grundséatzlich kann festgehalten werden,
dass sich zwar mit Propionibacterium spp. hohere Produkttiter erreichen lassen,
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Abbildung 3.7: Fermentationsschema der Laktatplattform zur Produktion von
Propionséaure

jedoch die Produktivitdt deutlich unter der von anderen Bakteriengattungen
liegt.

3.3 Laktat als Plattformchemikalie

Laktat ist ein wichtiger Grundbaustein der chemischen Industrie. Es zéhlt mit
einem prognostiziertem Marktvolumen von 8 8 Milliarden USD im Jahr 2025 zu
den Chemikalien mit dem héchsten Volumen, die biotechnologisch hergestellt
werden [31] [54]. Laktat ist attraktiv als Plattformchemikalie, da beginnend mit
der Grundstruktur viele weitere Chemikalien entweder durch chemische oder
biologische Synthese erzeugt werden kénnen. Laktat kann beispielsweise zu Po-
lylactid (PLA - poly lactic acid) und Brenztraubenséure durch Biokatalyse um-
gewandelt werden [23]. Des weiteren konnen, ausgehend von Laktat, Oxalsaure,
Acrylsaure, Acrylate, Propylenglycol oder Propylenoxide durch chemische Ka-
talyse gewonnen werden [37]. Dies zeigt, dass bereits jetzt eine Vielzahl von
chemischen Verbindungen aus biobasierter Milchsédure generiert werden kann.
Neben der Verwendung als Zwischensubstrat ist Laktat auch als Endprodukt
wertvoll, da es fast in der gesamten Bandbreite der chemischen Industrie, wie
zum Beispiel in der Kosmetik, Pharmazie, Nahrungsmittelverarbeitung und Aro-
maproduktion Anwendung findet [63].

Vorteilhaft ist zudem bei der Verwendung von Laktat, dass das Verfahren zur
Isolation der reinen Milchsdure aus der Fermentation vergleichsweise einfach ist.
Dabei wird das Laktat in der Fermentation mit Calciumhydroxid geféllt und ab-
filtriert. Der erhaltene Feststoff wird anschliefend mit Schwefelsdure behandelt,
so dass sich die freie Milchsdure und Calciumsulfat (Gips) bilden [I§]. Dieses
Verfahren wird industriell angewandt, um die Milchsdure zu separieren und zu
konzentrieren, allerdings entsteht dabei in dquimolarer Menge Ca(SOy)q, was

16



als Abfallstoff anfallt.

Hauptséchlich kommen bei der Fermentation fiir die Laktatgewinnung Milchséure-
bakterien, wie zum Beispiel Lactobacillus zum Einsatz, die Hexosen zu Laktat
umwandeln. Diese Bakterien sind aber in der Industrie, aufgrund der komplexen
Anforderungen an die Nahrstoffe und die erforderlichen milden pH Bedingungen
nur schlecht anwendbar. So sollte der pH der Fermentation im Bereich von pH 5
bis 7 liegen. Dies fithrt aber dazu, dass Milchsdure in der dissoziierten Form vor-
liegt [76]. Deswegen wurden auch andere Mikroorganismen wie Pilze und Hefen
untersucht. Bei der Verwendung des Pilzes Rhizopus oryzae konnte ein Pro-
dukttiter von 231 g L ™! bei einer Ausbeute von 0.92 g ¢! erreicht werden [8§].
Allerdings ist in diesem Fall der erforderliche Eintrag von Sauerstoff ein Hin-
dernis fiir den industriellen Gebrauch. Deswegen wurde von der Firma Cargill
eine Hefe des Typus Saccharomyces cerevisiae so gentechnisch verdndert, dass
bei pH 3 135 g L' Laktat als freie Milchséure gebildet wurde [54]. Die Toleranz
gegentiber niedrigen pH Werten ist insofern von Vorteil, als die ben6tigte Menge
zur Fallung des Laktats drastisch reduziert wird. Als Substrate kann zur Lak-
tatproduktion aulerdem ein breites Spektrum an Kohlenstoffquellen eingesetzt
werden. Darunter fallen Reststoffe wie die organische Fraktion von Hausmiill,
Maisstroh, Weizenstroh, Molke, Orangenschalen oder Reste der Holzverarbei-
tung [50] [51].

In Abbildung ist das Schema fiir die Herstellung von Propionat zu erken-
nen, wie es in der vorliegenden Arbeit angewandt wurde. Laktat steht dabei
im Mittelpunkt des Prozesses. Zuerst wird dieses aus Kohlenhydraten, ndmlich
Zuckern, produziert und anschliefend zu Propionat und Acetat umgewandelt.
Der laktatbildende Schritt wird dabei von dem Mikroorganismus Bacillus coagu-
lans ausgefiihrt. Der nachfolgende Schritt von Veillonella criceti. Das Bakterium

V. criceti ist allerdings nicht in der Lage die Zucker aufzunehmen, sondern aus-
schlieBlich Laktat.

3.3.1 Laktatproduktion mit Bacillus coagulans

Bacillus coagulans zédhlt zu den am besten untersuchten milchsédurebildenden
Bakterien. Die Eigenschaften, die B. coagulans fiir die Forschung so interessant
machen, ist die Tatsache, dass das Bakterium Temperaturen bis zu 52 °C und
in einem breiten pH Intervall zwischen 4 und 8 kultiviert werden kann, so dass
die Moglichkeit der unsterilen Fermentation besteht [67]. Zudem kann das Bak-
terium eine Vielzahl an Zuckermonomeren, wie beispielsweise Glucose, Xylose,
Arabinose und Ribulose verstoffwechseln. Hexosen sind dabei die préferierten
Monomere, die tiber den Embden-Meyerhoff-Parmas (EMP) Stoffwechselweg zu
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Laktat (> 97 % L-Laktat) abgebaut werden. In Abbildung ist der Stoft-
wechselweg fiir den homofermentativen Abbau von Hexosen zu sehen. Pentosen
werden itber den Pentose Phosphat (PPP) und den Phosphoketolase (PKP)
Stoffwechsel abgebaut [82]. Dabei werden Ausbeuten von mehr als 90 % fiir
Xylose und Glucose erreicht [60]. So konnten beispielsweise in einer unsterilen
Fermentation mit Glucose als Substrat eine Laktatkonzentration von 182 g L™!
bei einer Produktivitéit von 3,03 g L' h™! und einer optischen Reinheit von 99,4
% (L-Laktat) erreicht werden [67]. Bei der Verwendung von Xylose als Substrat
konnte eine Ausbeute von 98 % mit einer finalen Produktkonzentration von 80,8
g L1 erzielt werden [84]. Des weiteren konnte B. coagulans gentechnisch so mo-
difiziert werden, dass anstatt L-Laktat ausschlieflich D-Laktat gebildet wird.
Dabei wurde Glucose mit einer Ausbeute von 98 % und bis zu einem Titer von
145 g L=! verstoffwechselt, wobei eine optische Reinheit von 99,9 % erreicht wur-
de [92]. Dariiber hinaus konnte bereits mehrfach gezeigt werden, dass sich die
Milchsdureproduktion ausgehend von Biomasse leicht und effizient im Mafistab
vergrofern lasst. Dies ist zudem auch mit Substraten moglich, die normalerwei-
se als organische Abfallstoffe betrachtet werden. Ausgehend von der Pulpe der
Kaffeebohne, die Schale der verzehrbaren Bohne, konnte mittels B. coagulans
Laktat produziert werden. Dies konnte im 50 L. MaBstab bei einer Produktivitét
von 4 g L~' h™! und einer Ausbeute von 0,78 g Laktat pro g Zucker bewerkstel-
ligt werden. Neben der Fermentation zu Milchsaure wurde das Produkt gereinigt
und konzentriert, was in einer Produktkonzentration von 937 ¢ L ! L-Laktat mit
einer optischen Reinheit von 99,7 % resultierte [64]. Ein weiteres Substrat, das
fiir die grofiskalige Produktion von Milchsdure untersucht wurde, ist die stifle
Hirse. Hierbei wurde ein Produkttiter von 73 ¢ L™! mit einer Produktivitit von
1,47 ¢ L= h=! und einer Ausbeute von 0,70 g g~* im 50 L Mafistab erzielt. Nach
Abtrennung und Reinigung des Zielprodukts ergab sich eine Konzentration von
906 g L' Laktat bei einer optischen Reinheit von 98,9 % [58]. Ein weiteres
untersuchtes Substrat ist hydrolysiertes Buchenholz, das mittels B. coagulans
Xylose und Glucose zu Laktat umgewandelt wurde. Hierbei wurde eine Aus-
beute von 79,4 % bei einem Produkttiter von 80,8 g L™! erreicht [29]. Diese
Beispiele zeigen zudem die Vielseitigkeit des Stammes B. coagulans in Hinsicht
auf die Substrattoleranz und die Anwendung fiir die Laktatproduktion. So sind
Hirse und Kaffeebohnen auf dem amerikanischen Kontinent und Holzreste in
Europa in grofler Menge als Reststoff verfiighar. Somit ist eine globale Nutzung
des Stammes unter Ausnutzung von lokalen Reststoffen moglich.
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Abbildung 3.8: Homofermentativer Abbau von Hexosen zu Laktat (adaptiert
nach [26])

3.4 Spaltung von Lignocellulose

Wie eingangs erwahnt, konnen als Ausgangssubstrat fiir eine Plattformchemi-
kalie wie Laktat verschiedene Ausgangsstoffe verwendet werden. Allerdings va-
riieren diese in ihrer jeweiligen Zusammensetzung und Verfiigbarkeit. So sind
in Europa in groflem Mafle Reststoffe der Holzwirtschaft verfiigbar, die bisher
thermisch verwertet wurden. Jedoch lasst sich Holz in seine Bestandteile Li-
gnin, Cellulose und Hemicellulose separieren. Das zugrunde liegende Schema ist
in Abbildung zu sehen. Fiir diese Operation steht eine Vielzahl an Moglich-
keiten zu Verfiigung, wie zum Beispiel das liquid hot water (LHW) Verfahren,
bei dem Holz unter Druck und iiberhitztem Wasser aufgespalten wird. Durch
diese Behandlung verdndert sich die Zusammensetzung des Holzes und Hemi-
cellulose wird 16slich, wobei Lignin und Cellulose in festem Zustand verbleiben.
Anschlielend werden die separierten Fraktionen enzymatisch behandelt, so dass
die Oligomere aus der Cellulose und Hemicellulose in C6 Zucker (aus Cellulo-
se) und C5 Zucker (aus Hemicellulose) umgewandelt werden. Der Grofiteil des
Lignins verbleibt hierbei in der C5 Fraktion und muss von den C5 Monomeren
getrennt werden. Ein besonderer Einfluss auf die Trennleistung hat die Zeit-
dauer sowie die Temperatur der LHW Behandlung, da toxische Nebenproduk-
te wie beispielsweise Furfural oder 5-Hydroxymethylfurfural entstehen kénnen
[71]. Neben der LHW Behandlungsmethode existiert noch eine Vielzahl Behand-
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Abbildung 3.9: Schema der der Aufspaltung von Lignocellulose in die Grund-
bausteine

lungsmethoden, wie beispielsweise die sédure- oder laugenkatalysierte Trennung
der Lignocellulose [27][7][13]. Allerdings sind alle Verfahren mit Vor- aber auch
Nachteilen behaftet.

3.5 Organische Sauren mittels Mischkulturen

Neben den VFAs sind organische Sauren mittlerer (5-8 Kohlenstoffatome) Ket-
tenlange (MCAA: medium chain carbozylic acid) von besonderem Interesse fiir
die chemische Industrie. Dazu zdhlen Valerianséure (Pentansiure), Capronsaure
(Hexansaure), Onanthséure (Heptansiure) und Caprylsiure (Octansaure). Auch
hier existieren bis dato keine industriell etablierten Verfahren, die auf biotech-
nologischen Methoden basieren. Da diese MCCAs aber eine breite Anwendung
finden, ist es auch hier nétig, nachhaltige Produktionsverfahren zu finden. So
werden die darunter fallenden Séduren im Futter- und Nahrungsmittelsektor, im
pharmazeutischen Sektor sowie in der Aromaindustrie verwendet [15] [4]. Fiir die
Produktion dieser Sduren haben sich bisher Mischkulturen als geeignetste Vari-
ante der Herstellung herauskristallisiert [I]. Jedoch sind dies meist undefinierte
Mischkulturen, was bedeutet, dass keine genaue Zusammensetzung bekannt ist
und deswegen eine grofftechnische Anwendung aufgrund von Reproduzierbarkeit
und Sicherheitsauflagen nahezu unmoglich ist. Deswegen ist es notwendig, defi-
nierte Mischkulturen zu verwenden, die moglichst in Kooperation agieren, was
bedeutet, dass die Anwesenheit des einen Bakteriums sich positiv auf das an-
dere auswirkt [34]. Innerhalb dieser Mischkultur miissen dann mehrere nachein-
ander geschaltete Reaktionen ablaufen. So wird zunéchst die Kohlenstoffquelle
zu kurzkettigen organischen Sauren (Acetat, Laktat, Propionat und n-Butyrat)
umgewandelt. Im Anschluss daran werden diese erzeugten Séuren als Substrate
beniitzt und organische Sduren mittlerer Kettenlénge generiert. Dies geschieht
tiber die umgekehrte 5 Oxidation [79]. Dabei wird an eine geradzahlige kurzket-
tige organische Saure ein Acetyl-CoA angehéngt, das von Ethanol oder Laktat
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stammt. Dabei wird beispielsweise Acetat zu Butyrat und Butyrat entsprechend
zu Caproat. Dies kann dann weiter zu Caprylat verlangert werden. Beispielhaft
ist der Stoffwechselweg, ausgehend von Laktat zu Caproat, in Abbildung
dargestellt. Dabei wird zunéchst aus Laktat Acetyl-CoA gewonnen, das anschlie-
Bend dem ersten Zyklus zugefithrt wird und zusammen mit bereits vorhande-
nem Acetyl-CoA zu Acetoacetyl-CoA reagiert. Uber die Folgereaktion entsteht
Butyryl-CoA, von dem ein C2 Koérper abgespalten und auf Acetat iibertragen
wird, so dass Butyrat entsteht. Dieses Butyrat wird in einem zweiten Zyklus
analog zum ersten wiederum um einen C2 Koérper zu Caproat verlangert. Theo-
retisch kann anschlieend dass gebildete Caproat nochmal um einen C2 Koérper
zu Caprylat verlingert werden. Analog zu den geradzahligen Ketten konnen,
ausgehend von Propionat, ungeradzahlige Kettenldngen generiert werden. Dazu
wird Propionat ebenfalls mit einem Acetyl-CoA zu Valerat verlangert und im
Anschluss daran zu Heptanoat transformiert. Der Stoffwechselweg ist hierbei
der gleiche wie oben beschrieben fiir geradzahlige Kettenldngen [I] [80] [33].

Shahab et al. konnten zeigen, dass mittels Laktat als Plattformsubstrat und einer
definierten Mischkultur kurzkettige und mittelkettige organische Sduren gezielt
produziert werden konnen [78]. Interessanterweise wurde fir die Hydrolyse der
Buchenholzreste kein Enzym extern zugegeben, sondern dies wurde durch den
Pilz Trichoderma reseei bewerkstelligt. Dieser Pilz kann die Lignocellulose in die
Zuckermonomere spalten und diese dem Bakterium Lactobacillus pentosus fiir
die Produktion von Milchsdure bereitstellen. Die generierte Milchsédure kann im
Anschluss zu Propionat und Acetat mittels V. criceti und zu Butyrat mittels C.
tyrobutyricum verstoffwechselt werden. Diese drei Sduren kénnen abschlieend
von M. elsdenii aufgenommen werden und tiber die Kettenverlangerungsreaktion
zu Valerat und Caproat umgewandelt werden oder wiederum selbst als Zielmo-
lekiil gewonnen werden. Dabei nimmt M. elsdenii Laktat ebenfalls als Substrat
auf, um die Kettenverlangerung durchzufithren. Eine Kombination aus 7richo-
derma reseet, L. pentoeus und M. elsdenii erzielte einen Produkttiter von 4,3 g
L~! Acetat, 1,2 ¢ L=! Propionat, 5,0 g L= Butyrat, 1,5 ¢ L™ und 1,3 g L}
Caproat. Insgesamt wurde dabei eine Ausbeute von 0,46 g g~! erzielt, bezogen
auf die gesamte Menge der fermentierbaren Zucker. Bei Erweiterung der Kultur
um V. criceti konnte die Menge an Valerat deutlich gesteigert werden, da ver-
mehrt Propionat zur Verfiigung steht, dass zu Valerat verldngert werden kann.
Dabei konnten 2,6 ¢ L= Acetat, 0,8 g L=! Propionat, 6,7 ¢ L~! Butyrat, 3,5
g L=! Valerat und 2,1 g L=! Caproat erzielt werden. Die Valeratkonzentration
konnte somit fast um das Dreifache gesteigert werden.
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Fiir die Produktion von mittelkettigen organischen Séduren kann auch auf orga-
nische Reststoffe zurtickgegriffen werden. So konnte Caproat und Caprylat aus
Weintrub produziert werden [41]. Die Verwendung von Weintrub ist deswegen
von Vorteil, weil den Bakterien Ethanol zur Verfiigung gestellt werden muss, um
MCAAS zu produzieren, in dem kurzkettige organische Sduren wie Acetat und
Butyrat mit Ethanol via der g Oxidation verldngert werden. Aulerdem konnte
mittels einer undefinierten Mischkultur aus der Schnapsproduktion, die Laktat
zu Caproat umwandeln kann ein Produkttiter von 23,7 g L' an Caproat bei ei-
ner Produktivitdt von 0,12 g L=! h=! erreicht [94]. Neben Mischkulturen kénnen
aber auch Monokulturen eingesetzt werden, um langerkettige organische Sauren
zu produzieren. Dazu miissen aber kurzkettige Sduren, wie Propionsdure und
Essigsdure supplementiert werden. Der Stamm Megasphaera hexanoica konnte
ausgehend von einem Medium, das mit 2,42 ¢ L=! Natriumacetat und 18,91 g
L~! versetzt war, insgesamt 9,48 g L~! Valerat, 2,48 ¢ L~! Heptanoat und 0,12 g
L~! Caproat erzeugen. Zusitzlich wurden im Rahmen dieser Studie *C Tracer-
experimente mit Propionat durchgefiihrt. Dabei zeigte sich, dass das zugegebe-
ne Propionat ausschliefSlich fiir die Kettenverlangerungsreaktion zu Valerat und
Heptanoat verwendet wurde und an keinem anderen Stoffwechselweg beteiligt
war.

Neben organischer Biomasse kann auch Syngas (Mix aus COs, Hy und CO) als
Substrat eingesetzt werden. So konnte eine Mischkultur mit C. [jungdahlii und
C. kluyveri Butyrat aus Caproat ausgehend von Syngas erzeugen [69]. Dabei
wurde das Syngas durch C. ljungdahlii aufgenommen und zu Acetat und Etha-
nol verstoffwechselt. Diese beiden Produkte wurden nachfolgend von C. kluyver:
als Substrat verwendet, so dass Butyrat und Caproat mit einer Produktivitét
von 129 mmol C L=t d=! beziehungsweise 70 mmol C L=t d=! gebildet wurden.
Angetrieben durch die Reduktionsenergie des Syngases wandelte C. ljungdahlii
die entstandenen Carboxylate anschliefend zu den entsprechenden Alkoholen
um, was darin miindete, dass letztlich ein Mix aus n-Butanol, n-Hexanol und
n-Octanol vorlag.

3.6 In-situ Produktentfernung (ISPR)

ISPR bedeutet im Zusammenhang mit biotechnologischer Produktion mittels
Fermentation das gezielte Entfernen eines oder mehrerer Produkte wéhrend der
Kultivierung. Dabei kann durch das ISPR eine etwaige Fermentationsinhibie-
rung durch toxische Produkte sowie thermodynamische unvorteilhafte Reaktio-
nen verhindert werden [87]. Dabei werden insgesamt vier verschiedene Opera-
tionsmoglichkeiten unterschieden. Diese sind in Abbildung dargestellt. Die
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Abbildung 3.11: Operationsarten von ISPR (adaptiert nach [87])

Bezeichnung direkt und indirekt bezieht sich hierbei auf den Kontakt der Mi-
kroorganismen mit der ISPR Installation. Beispielsweise wire das gas-stripping
eine interne Anwendung mit direktem Kontakt. Eine fliissig-fliissig Extrakti-
on mittels Membran wire eine interne, aber indirekte ISPR Technik [19]. Die
rdumliche Trennung von Fermentation und ISPR Umgebung ist in diesem Fall
notwendig, da das bendtigte Extraktionsmittel toxisch auf die Mikroorganismen
wirkt. Diese Trennung von indirekt und direkt kann auch extern erfolgen, was
vor allem in Sachen Wartung und Instandsetzung von Vorteil ist.

Die Anwendung einer ISPR Technik ist allerdings mit Herausforderungen ver-
bunden. So ist die Regelung und Steuerung eines Prozesses ohne ISPR ein-
facher und auch robuster. Zudem koénnen durch Strome, wie zum Beispiel in
Abbildung zu sehen, die in den Bioreaktor zuriickfiihren, ungeahnte Pro-
zessschwankungen ausgelost werden. Ein weiteres Problem stellt die Sterilitat
dar, die wiahrend eines Fermentationsprozesses aufrecht erhalten werden muss.
Wegen der Zellriickfiihrung und das dadurch steigende Prozessequipment erhéht
sich auch das Risiko fiir Kontaminationen. Auflerdem kann die Moglichkeit der
Mutation nicht aufler Acht gelassen werden, da die durch das ISPR verlangerte
Fermentationsdauer eine hohere Wahrscheinlichkeit fiir Mutationen hervorgeru-
fen wird [87]. Die Bandbreite der dafiir sich eignenden Techniken umfasst nahezu
die gesamten Grundoperationen der Verfahrenstechnik, wie zum Beispiel gas-
stripping, Extraktion, Kristallisation oder die Elektrodialyse [32] [72] [12] [55].
Bei der Anwendung einer solchen ISPR Technik muss aber genau untersucht
werden, ob die zusatzlichen Investitionskosten auch zu einer 6konomisch hin-
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reichenden Steigerung in Hinblick auf die Ausbeute und Produktivitat fiihren.
Zudem sollte berechnet werden, ob die Verlangerung einer Fermentation durch
ISPR sinnvoller ist, als eine Durchfiihrung von batch Produktionen mit gréfSerer
Haufigkeit [19].

3.6.1 Elektrodialyse

Die Elektrodialyse ist ein Membranverfahren, bei dem die Triebkraft der Tren-
nung durch das Anlegen eines elektrischen Feldes erreicht wird. Hierfiir werden
in alternierender Abfolge Kationentauscher- und Anionentauschermembranen
angeordnet. Die Kationentauschermembranen sind nur fiir positiv geladene lo-
nen passierbar, umgekehrt Anionentauschermembranen nur fiir negativ gelade-
ne Ionen. Kathoden- und Anodenkammer werden mit einer Salzlosung gespiilt,
um einerseits Ladungstrager fiir den Stromtransport bereitzustellen und ande-
rerseits die bei der Wasserelektrolyse entstehenden Gase, namlich Hy und Os,
auszutragen. Zwischen den Membranen sind sogenannte Spacer verbaut, die als
Abstandshalter zwischen den Membranen dienen und zudem zur gleichmé&fi-
gen Verteilung der Feedlosung beitragen. Der beispielhafte Aufbau einer solchen
Elektrodialyseeinheit ist in Abbildung zu sehen.

Feedlosung

CEX AEX CEX AEX

+ o - o . i o o |

{1 el e §+ ; -
o + e I -1 O + -

e o

Anode H [ - o > + © o - Kathode

Ko O o 1 © |

o e e
o - n -

Konzentrat

Diluat

Abbildung 3.12: Schema der Entsalzung mittels Elektrodialyse (AEX: Anionen-
tauschermembran, CEX: Kationentauschermembran)

Normalerweise ist die Feedlosung die salzreiche Losung und wird entsalzt. Diese
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Losung wird als Diluat bezeichnet, die salzaufnehmende Losung entsprechend als
Konzentrat. Diluat und Konzentrat werden alternierend zwischen den Membra-
nen zugefiihrt, und es kommt innerhalb des Membranstacks zum Entsalzungsvor-
gang. Die erzwungene Bewegungsrichtung der Ionen erfolgt durch das angelegte
elektrische Feld, das so eingestellt wird, dass eine konstante Stromdichte aufrecht
erhalten wird. Dafiir ist es notig, welche die Spannung tiber dem Membranstack
anzupassen, da im Laufe der Entsalzung die Leitfahigkeit und somit auch der
Ladungstransport im Diluat abnimmt, was bedeutet, dass der Widerstand in-
nerhalb des Stacks zunimmt. Es mussten dann zum Betrieb der Elektrodialyse
hohe Spannungen angelegt werden, die Investitions- und Betriebskosten anstei-
gen lassen. Beim Betrieb der Elektrodialyse mit gleichbleibender Spannung wird
im Bereich der fast vollstandigen Entsalzung die Grenzstromdichte erreicht, was
bedeutet, dass ein Ladungstransport nur noch durch Wasserspaltung aufrecht
erhalten werden kann. Dies aufert sich in einem starken Anstieg des Widerstan-
des. Ein wichtiger Parameter bei der Evaluation eines Elektrodialyseprozesses
ist die Bestimmung der Stromausbeute. Dies gibt an, welcher Anteil der auf-
gegeben Energie fiir die Abtrennung der Salzionen im Vergleich zur gesamten
Energiemenge verwendet wurde. Diese errechnet sich mit folgender Gleichung:

. z- I (Cend - sz)
$= N-T-t

Ein Wert von 1 wiirde bedeuten, dass die gesamte aufgegebene Energie in die
Abtrennung der Zielsubstanzen fliefft. Dies ist in der praktischen Anwendung
allerdings nicht zu erreichen, da es durch Widerstande an den Membranen oder
durch Wasserspaltung zu Verlusten kommt. Des weiteren kann die Riickdiffusi-
on von Zielsubstanzen zu einer Minderung der Stromausbeute fiithren. Bei der
konventionellen Elektrodialyse, die die Entsalzung einer Losung zum Ziel hat,
werden normalerweise Ausbeuten von 80 % benoétigt, um die Elektrodialyse wirt-
schaftlich zu betreiben. Am héaufigsten wird die Elektrodialyse bei der Entsal-
zung eingesetzt, wobei der optimale Bereich bei einer Salzkonzentration zwischen
1 gL' und 10 g L7! liegt [53]. AuBerhalb diese Bereichs sind andere Verfahren
besser geeignet. Fiir Konzentration unterhalb des Bereichs ist der Ionentausch
und bei hoheren Konzentrationen die Umkehrosmose am besten geeignet [53].

(3.2)

3.6.2 Umgekehrte elektrounterstiitzte Dialyse (REED)

Die in dieser Arbeit verwendete Elektrodialyse unterscheidet sich von der kon-
ventionellen Elektrodialyse durch zwei Merkmale. Erstens sind in der REED nur
Aniontauschermembranen verbaut, und zwar nur solche, die lediglich einwertige
Anionen passieren kénnen. Zweitens ist die Polaritat der Elektroden wechselbar.
Dadurch ist es zwar nicht moglich, eine Losung komplett zu entsalzen, allerdings
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Abbildung 3.13: Aufbau der modifizierten Elektrodialyse (AEX: Anionentau-
schermembranen, CEM: Endstandige Kationentauschermem-
bran, NasSOy: Elektrodenspiilung, NaOH: Natriumhydroxid)

selektiv einwertige Ionen zu entfernen. Als aufnehmende Losung fungiert hier-
bei ein 0,3 M NaOH Losung, die Hydroxyionen fiir den Ladungstransport zur
Verfiigung stellt. In Abbildung [3.13]ist der Aufbau einer solchen Elektrodialyse
dargestellt.

Das Besondere des REED Aufbaus ist hierbei durch Polaritétswechsel Fouling-
beldge auf den Membranen vermieden werden kénnen. Dadurch, dass die Po-
laritat der Elektroden gewechselt werden kann, andert sich entsprechend die
Flussrichtung der Ionen. So werden die Hydroxyionen von der Anode angezo-
gen. Bei Wechsel der Polaritat wird dann diese Richtung der Triebkraft um-
gekehrt. Etwaige Beldge auf den Membranen werden dann dhnlich wie in der
Filtertechnik in einem sogenannten backflush von der Membran abgelost. Dafiir
ist es notig, in regelméfigen Abstanden diesen Polaritdtswechsel durchzufiihren.
In Experimenten konnte gezeigt werden, dass mit einer laktathaltigen Fermen-
tationsbriihe mit jedem Polaritatswechsel wieder der Widerstand des Membran-
stacks im Ausgangszustand erreicht werden konnte, was darauf schlieffen lasst,
dass das Fouling vollstandig entfernt werden konnte [65].

Dieser REED Aufbau wurde bereits erfolgreich im Labormafstab etabliert, um
entweder Laktat oder Butyrat aus einer Fermentation abzutrennen [5] [66]. Die
Anwendung der REED auf eine kontinuierliche Fermentation von Holzhydro-
lysat fithrte zu erhohten Aufnahmeraten von Glucose und Xylose. Im Fall von
Glucose wurde eine doppelte Aufnahmerate und im Fall von Xylose eine sechs-
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Abbildung 3.14: Anderung der Flussrichtung der einwertigen Ionen, indu-
ziert durch einen Polaritatswechsel (Fer: Fermentationsbriihe;
NaOH: Natriumhydroxidlosung; AEX: Anionentauschermem-
bran)

fache Aufnahmerate erreicht. Dariiber hinaus ergab sich eine erhéhte Butyrat-
produktionsrate von 0,88 g L=! h=! im Vergleich zu 0,55 g L™ h™! bei keiner
Verwendung der REED [6].

3.7 Theorie der Fermentation

Eine Kultivierung von Bakterien erfolgt meist in verschiedenen unterscheidba-
ren Phasen, die in Abbildung dargestellt sind. Zunéchst befinden sich die
Bakterien in der Adaptions- oder lag-Phase (1), in der sich die Bakterien an das
Fermentationsmedium und die Reaktionsbedingungen anpassen. In dieser Phase
findet keine bis wenig Zellvermehrung -und wachstum statt, so dass die Kon-
zentration der Biomasse nicht oder nur unmerklich ansteigt. Die Zeit, die von
den Zellen bendtigt wird, um sich den Gegebenheiten anzupassen, ist von Mi-
kroorganismus zu Mikroorganismus verschieden und wird durch die Verfiigbar-
keit von Néhrstoffen, den physiologische Zustand der Zellen und umgebenden
Bedingungen bestimmt. Im Anschluss daran folgt die Ubergangsphase (2), die
die Transition zur exponentiellen Phase kennzeichnet und durch einen leichten
Anstieg der Biomasse gekennzeichnet ist. Wéahrend der exponentiellen Phase
(3) vermehren sich die Zellen exponentiell mit der groftmoglichen Rate. Danach
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schliefit sich die Verzogerungsphase (4) an, bei der das Wachstum nahezu stoppt.
Dies liegt meist an der Bildung toxischer Nebenprodukte oder am Verbrauch der
Néhrstoffe. Als néchstes gehen die Zellen in die stationdre Phase (5) tiber, bei
der kein Wachstum mehr feststellbar ist, sondern Wachstum und Zelltod ausba-
lanciert sind. Abschlieend wird die Phase des Zelltods (6) erreicht, in der die
Biomassekonzentration absinkt, ausgelost durch die Autolyse der Zellen.

=

-}

@]
"

Biomasse

=
-}
@]

X?O |

v

Zeit
Abbildung 3.15: Phasen des bakteriellen Zellwachstums

Um Kultivierungen vergleichen zu kénnen sind mathematische Beschreibungen
der Vorgéange in Abbildung sowie daraus ableitbare Parameter notwendig.
Die grundlegende Beschreibung des Zellwachstums ist hierbei die spezifische
Wachstumsrate h™*:

. 1 dc 5'¢
o= Cx dt
mit 1 in h™!, cx der Biomassekonzentration in g L=! und t der Prozesszeit in h.

Fir ein definiertes Zeitintervall ¢y bis ¢; kann Gleichung integriert werden
und folgende Gleichung ergibt sich daraus:

(3.3)

Cy = Cgz0 GM.(tl_tO) (34)

Hierbei bezeichnet cx ¢ die Konzentration der Biomasse zum Zeitpunkt ¢, und cx
die Konzentration der Biomasse zum Zeitpunkt ¢;. Allerdings spiegelt dies nur
die Wachstumsrate zwischen zwei Zeitpunkten wider. Eine genauere Ermittlung
der Wachstumsrate wird erhalten, indem die Gleichung linearisiert wird und
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mehrere Messpunkte aufgenommen werden. Aus der linearisierten Auftragung
kann anschlieSend die Wachstumsrate als Steigung abgelesen werden.

Das bekannteste Modell fiir die Beschreibung des mikrobiellen Wachstums ist
das Monod-Modell. Es basiert auf den Annahmen eines ausgeglichenen Wachs-
tums und darauf dass die Wachstumsrate nur von der Konzentration des Sub-
strats c¢g abhangt. Deswegen beschrankt sich die Giltigkeit dieses Modells auf
die exponentielle Wachstumsphase und ist fiir andere Wachstumsphasen nicht
anwendbar. Die Kinetik folgt dem folgenden Zusammenhang:

(3.5)

Dabei werden die maximale Wachstumsrate fi;,., in h™! und die Affinitétskon-
stante Kg in g L™ angegeben. Je kleiner der Wert von Kg, desto grofier ist
die Affinitdt des Mikroorganismus zu dem vorliegenden Substrat. Diese bezeich-
net die Substratkonzentration, die bei der Halfte der maximalen Wachstumsrate
vorliegt.

3.7.1 Betriebsarten von Bioreaktoren

Der Betrieb eines Bioreaktors kann auf verschiedene Arten erfolgen. Hier soll
auf die unterschiedlichen Moglichkeiten eingegangen werden, den Mikroorga-
nismen das Substrat zuzufithren. Dabei werden der Fall des Satzbetriebs und
des fed-batch Betriebs naher erldutert. Der grundlegende Aufbau eines solchen
Reaktorbetriebs ist in Abbildung zu sehen. Bei einer Operation im Satzver-
fahren existieren keine Zu-oder Ablaufe, sondern ausschliefSlich nur der Reakti-
onsraum, so dass das gesamte Volumen konstant bleibt. Im fed-batch Betrieb
wird wihrend der Kultivierung Substrat eingetragen (griiner Pfeil) allerdings
kein Flissigstrom abgezogen, so dass das Volumen des Fermentationsmediums
zunimmt.

Fir die mathematische Beschreibung des Systems wird zunéchst die allgemeine
Massenbilanz eines Bioreaktors betrachtet:

dm,-
dt

Hierbei bezeichnet mh; .;, die dem System zugefithrte Masse der Komponente i
und 77 ys die dem System entnommene Masse der Komponente i. Die Reakti-
onsrate r bezeichnet dabei die Umwandlung der Komponente ¢ in eine andere
Komponente j.

= mi,ein - mi,aus try (36)
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Abbildung 3.16: Schematische Darstellung der Zu- und Ablédufe einer Satz- oder
fed-batch Kultur. (Die griin gefarbten Symbole sind nur bei
einer fed-batch Fermentation giiltig.)

Kultivierung im Satzverfahren

Bei Kultivierung von Mikroorganismen im Satzverfahren wird eine Konzentrati-
on an Substrat vorgelegt und es erfolgt keine weitere Zugabe von Substrat. Des
weiteren wird kein Volumen abgezogen oder hinzugefiigt, so dass das gesamte
Volumen des Reaktionsgemisches tiber die Fermentationsdauer konstant bleibt.
Dies bedeutet, dass Fg;, gleich 0 ist und somit auch keine Masse hinzugefiigt
wird. Somit kann die Konzentration der Biomasse aus Gleichung bestimmt
werden unter der Vorbedingung, dass die Wachstumsrate p bekannt ist. Aus den
Gleichungen und konnen dann der Ausbeutekoeffizient Y, g und die

spezifische Substrataufnahmerate gs bestimmt werden [14].

Kultivierung im Zulaufverfahren

Im Fall eines Zulaufverfahrens bleibt das Volumen des Reaktionsraumes nicht
konstant, da dem System kontinuierlich Substrat zugefithrt wird, aber kein
Volumen- oder Massenabzug erfolgt. Fiir die Art der Zufiitterung existieren ver-
schiedene Arten. So kann das Substrat mit einer konstanten, linear ansteigenden
oder exponentiell ansteigenden Rate zugegeben werden. Somit ergibt sich fiir die
Massenbilanz:

dms d(CS . VR) ch
- — g Fl 4 Vi 8 37
dt dt cs tVR (3.7)

Fiir die zeitliche Anderung der Substratkonzentration erhélt man daraus den
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folgenden Ausdruck:

dc Fein
Gt = v (esen = cs) —as - ex (3.8)

Analog dazu kann die Anderung der Biomasse wie folgt formuliert werden:

dCX ] ein
— . _—an, 3.9
m H-Cx v, Cx ( )

Parameter zur Charakterisierung von Bioprozessen

Fiir die Charakterisierung von Bioprozessen ist die Kenntnis tiber die Aufnahme
des Substrats in Abhéngigkeit von der Biomassekonzentration von Bedeutung.
Der mathematische Zusammenhang lasst sich wie folgt formulieren:

1 dCS

A
Cx dt (3 0)

4s =
Das Formelzeichen qg stellt die spezifische Substrataufnahmerate mit der Einheit
g ¢~ h™! dar, also die Menge an Substrat die pro g Biomasse in einer definierten
Zeit aufgenommen wird. Analog kann dieser Ausdruck fir die Produktbildung
verwendet werden:

. 1 de
QP—CX dt

Hierbei bezeichnet cp die Produktkonzentration.

(3.11)

Neben den massebezogenen Aufnahme- und Produktbildungsrate existieren die
jeweiligen volumetrischen Raten, womit gemeint ist, dass nur die Differenz der
Konzentrationen von Substrat oder Produkt in einem bestimmten Zeitintervall
betrachtet werden und der Bezug auf die Biomasse entfillt. Diese werden durch
die Zunahme des Produkts beziehungsweise Abnahme des Substrats innerhalb
eines bestimmten Zeitintervalls bestimmt. So erfolgt die Bestimmung der volu-
metrischen Produktbildungsrate nach folgender Gleichung:

ACP
Qr=—7,

Analog hierzu wird die volumetrische Substrataufnahmerate durch die folgende
Gleichung berechnet:

(3.12)
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Ac,
Qs = A

Ein weitere wichtiger Parameter ist der Ausbeutekoeffizient, der angibt, welcher
Anteil des aufgenommen Substrates fiir welche zellspezifische Tétigkeit verwen-
det wurde. Der Biomasseausbeutekoeffizient Yy, g gibt somit an, welcher Anteil
des Substrats fiir den Aufbau der Biomasse verwendet wurde. Die Einheit dieses

Parameters wird typischerweise in g g=! angegeben. Die dazugehérige Formel
lautet wie folgt:

(3.13)

dex

— 3.14
des qs (3.14)

Yx/s =
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4 Material und Methoden

4.1 Mikroorganismen

Im Folgenden werden die in der Arbeit verwendeten Mikroorganismen aufge-
listet, die fiir die Laktatproduktion (B. coagulans und P. pentosaceus) bezie-
hungsweise Acetat und Propionat (V. criceti) sowie andere organische Sauren
(M. cerevisiae) verwendet wurden .

e Bacillus coagulans

Veillonella criceti

o Pediococcus pentosaceus

o Megasphaera cerevisiae

4.2 Kultivierung

4.2.1 Stammhaltung

Die Stamme B. coagulans und V. criceti wurden von der Deutschen Sammlung
fir Mikroorganismen und Zellkulturen (DSMZ) erworben. Die beiden Stdmme
M. cerevisiae und P. pentosaceus wurden von VTT Research (Helsinki, Finn-
land) zur Verfiigung gestellt. Alle Stdmme wurden von ihrem gefriergetrockneten
Zustand nach Protokoll von DSMZ oder VT'T in das jeweilige Kulturmedium
eingebracht und inkubiert. Zur Lagerung der Kulturen wurden Kryokulturen
angelegt, die mit sterilem Glycerin versetzt und bei - 80°C gelagert wurden.

4.2.2 Vorkultur

Fiir die jeweilige Vorkultur wurden 2 mL Kryokultur in 50 mL des jeweiligen Me-
diums tiberimpft. Das Medium wurde bei 80°C fiir 15 min mit reinem Stickstoff
begast und in 50 mL Serumflaschen gefiillt, die mit einem Gummistopfen luft-
dicht verschlossen wurden. Anschlielend wurden die Serumflaschen bei 121°C
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fiir 20 min autoklaviert. Ausgehend von der Vorkultur wurde eine zweite Vor-
kultur durch Uberimpfen der ersten Vorkultur nach ca. 24 h hergestellt. Die
Temperatur der Vorkulturkultivierungen entsprach immer den Fermentations-
temperaturen.

4.2.3 Fermentation fiir mittelkettige organische Sduren

Bei Verwendung des 30 L Reaktors wurde nach der Vorkultur in 50 mL An-
aerobflaschen eine weitere Vorkultur im 2 L. Mafistab durchgefiihrt und dieses
Volumen zum Animpfen des 30 L Reaktors verwendet.

4.2.4 Medien

Tabelle 4.1: RCM Medium

Komponente Menge | Einheit
Hefeextrakt 13 gLt
Pepton 10 gLt
Glucose 5 g L7t
Losliche Starke 1 g L7t
NaCl 5 gLt
Natriumacetat 3 gLt
Cystein Hydrochlorid 0,5 g L7t

Tabelle 4.2: Veillonella Medium

Komponente Menge | Einheit
Hefeextrakt 2 g L1
Pepton 2 g L1
Laktat 10 g L7t
KHyPO, 15 gLt
KyHPO, 5 g L7t
Cystein Hydrochlorid | 0,5 g L7t

Vitaminlésung 1 mL L1
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Tabelle 4.3: Veillonella Vitaminlosung

Komponente Menge | Einheit
Biotin 0,25 | mgL™!
Folsaure 0,01 | mgL!
Pyridoxin HCI 2,5 | mgL™!
Thiamin HCI 50 mg L1
Riboflavin 50 | mgL™!
Nikotinséure 2,5 mg L~}
Calcium Pantothenate | 2,5 | mg L™!
Vitamin B12 0,05 | mg L™!

Tabelle 4.4: Mischkultur Medium

Komponente | Menge | Einheit
Hefeextrakt 10 g L7t
Pepton 10 g L7t
(NHy)9S04 1,7 g L7t
(NHy)oHPO, 5 g L7t
MgSO,- H20 | 04 g L7t
KHyPO, 15 g L7t
KyHPOy 5 g L7t

Vitaminlosung | 1,2 | mL L™}

Tabelle 4.5: Megasphaera Medium

Komponente Menge | Einheit
Hefeextrakt 13 gLt
Pepton 10 gLt
Glucose 5 g L7t
Fructose 10 g L7t
Losliche Starke 1 g L7t
NaCl gLt
Natriumacetat 3 g L7t
Cystein Hydrochlorid | 0,5 g L7t
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Tabelle 4.6: Pediococcus Medium

Komponente Menge | Einheit
Hefeextrakt 13 g L7t
Pepton 10 gLt
Glucose 15 gL}
Fructose 10 g L7t
Losliche Starke 1 g L7t
NaCl gLt
Natriumacetat 3 gL}
Cystein Hydrochlorid 0,5 g L7t

Tabelle 4.7: Scale-Up Medium

Komponente Menge | Einheit
Hefeextrakt 0,6 g L7t
Acetat 5 gLt
Hydrolysierter Blumenkohl | 812,85 | g L~}
Fructose 10 g L7t

Spurenelementelosung 80 mL L~}
CaCl, 0,1 g L1

Vitaminlosung Scale-Up 1 mL L1
Cystein Hydrochlorid 0,5 g L7t

Tabelle 4.8: Vitaminlosung Scale-Up

Komponente Menge | Einheit
Biotin 0,5 mg L1
Pyridoxin HCI 20 mg L1
Calcium Pantothenate 20 mg L1




Tabelle 4.9: Salzl6sung
Komponente | Menge | Einheit
MgSO, -7TH20 | 0,125 | gLt

KyHPO, 1 | gL
KHyPO, 1 | gL
NaHCO, 5 | gL?

NaCl 2 g L7t

(NH)250, | 25 | gL
MnSOy4 - H20 0,05 g L1
FeSO,-TH20 | 0,05 | gL~
ZnSO,-7TH20 | 0,05 | gLt
C0SO,-6H20 | 0,005 | gL~

4.2.5 Biomassehydrolysate

Biomassehydrolysate basierend auf Lignocellulose als Ausgangsmaterial und die
in Kapitel [5.5.1] verwendeten Biomassehydrolysate wurden vom Institut fur ther-
mische Verfahrenstechnik der TU Hamburg (Prof. Irina Smirnova) zur Verfiigung
gestellt. Das Hydrolysat aus Blumenkohl wurde von VTT Research (Helsinki,
Finnland) bereitgestellt. Der hierfiir verwendete Blumenkohl war Abfallprodukt,
das als untauglich fiir den menschlichen Verzehr deklariert wurde.

4.2.6 Bioreaktoren

Nachfolgend finden sich die verwendeten Typen von Bioreaktoren:

2 L Fermenter

Die Fermentationen im 2 . Mafistab erfolgten in einem Reaktor der Bioenginee-
ring AG (Wald, Schweiz). Dieser wurde mit zwei Sechs-Blatt-Scheibenriihrern
versehen. Die Messung des pH erfolgte durch eine Sonde von Mettler Toledo und
einem pH Transmitter zur Pumpensteuerung fiir Lauge- oder Saurezugabe. Die
Sterilisation des Reaktors erfolgte in situ bei 121°C fiir 20 min. Falls die Fer-
mentation anaerob durchgefiihrt werden soll, wird Stickstoff (Reinheit 99,999
%) tber einen Sterilfilter in den Reaktionsraum eingebracht. Dieser Vorgang
wurde wéhrend des Abkiihlens des Reaktors durchgefiihrt. Kurz vor dem Inoku-
lieren wird die Stickstoffzufuhr abgestellt. Das Reaktionsmedium wird mittels
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eines Heizstabes erwéarmt und die Kiihlung erfolgt iiber einen Kiihlstab, der an
einen Kiihlkreislauf angeschlossen ist. Um Verdunstung von Medium zu vermei-
den wird das Abgas vor dem Reaktoraustritt in einem Abluftkiihler so gekiihlt,
dass die Menge an Verlust durch Verdunstung minimal gehalten wird. Die Tem-
peraturregelung erfolgt tiber eine Steuereinheit, die mit einer Temperatursonde
(Pt100) im Reaktor gekoppelt ist.

DASGIP

Fir Experimente im Parallelbetrieb wurde das System DASGIP der Firma Ep-
pendorf (Hamburg, Deutschland) verwendet. Der Betrieb der Reaktoren erfolgte
pH kontrolliert mittels pH Elektroden der Firma Mettler Toledo und dem zu-
gehorigen Pumpenmodul des DASGIP Systems. Die Riithrwelle wurde jeweils
mit zwei Sechs-Blatt-Scheibenriihrern versehen. Die Sterilisation der Reaktoren
erfolgte im Autoklaven bei 121°C fiir 20 min. Das Medium wurde wéhrend des
Abkiihlens nach der Entnahme aus dem Autoklaven mit reinem Stickstoff be-
gast, um anaerobe Bedingungen innerhalb des Reaktionsmediums zu schaffen.

30 L Fermenter

Im Zuge des Scale-Up wurden Fermentationen im pH kontrollierten 30 L Reaktor
der Bioengineering AG (Wald, Schweiz) durchgefiihrt. Die Riithrwelle war mit
drei Sechs-Blatt-Scheibenriihrern versehen. Zur Messung von pH und Redox
wurden jeweils Sonden der Marke Mettler Toledo verwendet. Die Sterilisation des
Reaktors erfolgte in-situ mit Hilfe eines Dampferzeugers und des Doppelmantels
des Reaktors fiir 20 min bei 121°C.

Kopplung von Bioreaktor und Elektrodialyse

In Abbildung ist die Kombination von Bioreaktor und Elektrodialyse zu se-
hen. Hierfiir wird ein Volumenstrom unten aus dem Reaktor abgefiihrt und durch
die Elektrodialyse gepumpt. Anschlieend wird dieser Strom zuriickgefiithrt in
den Reaktor. Die Natronlauge wird dabei ebenso im Kreislauf gefithrt und durch
die jeweiligen Kompartments der Elektrodialyse gepumpt.

4.3 Betrieb der Elektrodialyse

Fiir die modifizierte Elektrodialyse (PCCell ED 64) wurden die Spacer und
Membranen in alternierender Reihenfolge angeordnet. Anschliefend wurde die-
ses Paket aus Spacern und Membranen in die Halterungen am Rahmen ein-
gebracht und die Rahmenteile mit einander verschraubt, um die Membranen
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Abbildung 4.1: Kopplung von Bioreaktor und Elektrodialyse 1) Elektrodialyse
Einheit 2) NaOH Reservoir 3) Probenahmeventil 4) pH Sensor

aneinander zu pressen. Im Anschluss daran wurde die Dichtigkeit tberpriift, in-
dem Wasser durch die Elektrodialyse gepumpt wurde. Falls kein Wasser an den
Dichtungen der Membranen entwich, wurde das Wasser abgelassen und entwe-
der die Verbindung zum Bioreaktor angeschlossen oder das Reservoir mit der
definierten Salzlosung befiillt. Bei Kopplung mit einem Bioreaktor wurden zuvor
alle Schlauchverbindungen sowie die Elektrodialyseeinheit fiir 30 min mit 70 %
Ethanol gespiilt, um sterile Bedingungen zu schaffen. Eine Sterilisation durch
Hitze war aufgrund der Temperaturunvertriglichkeit (maximale Temperatur:
40 °C) der Membranen nicht méglich. Die Steuerung der Elektrodialyse erfolg-
te iiber die vom Hersteller mitgelieferte Software, die so programmiert wurde,
dass die angestrebte Stromstdrke durch Verédnderung der Spannung konstant
gehalten wurde. Der Transport der Losungen erfolgte durch Kreiselpumpen. Bei
synthetischen Salzlosungen wurden die Membranen dadurch gereinigt, dass voll-
entsalztes (VE) Wasser fiir 30 min zykliert wurde. AnschlieBend wurde der Mem-
branstack geoffnet und die Membranen in einer Losung mit 30 g L~'Propionat
und 20 % (v/v) Ethanol gelagert. Bei Verwendung von Fermentationsbriithe wur-
de zunachst eine 0,5 M NaOH Loésung fiir 30 min zykliert, anschliefend wurden
die NaOH Reste mit VE Wasser ausgespiilt und danach mit 5 % (v/v) Sal-
petersdure im Kreislauf gespiilt. Im Anschluss daran wurde der Membranstack
geoffnet und die Membranen in der oben beschriebenen Losung gelagert. Falls
auf der Membran Verschmutzungen zu erkennen waren, wurden diese mit einer
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weichen Birste entfernt.

4.4 Analytik

Im Folgenden wird die in der vorliegenden Arbeit verwendete Analytik nidher
beschrieben:

4.4.1 Probenvorbereitung

Zur Probenvorbereitung wurden die entnommenen Reaktorproben bei 13.000
rpm zentrifugiert. Danach wurde der Uberstand gefiltert (0,22 pm) und die
Proben soweit mit Reinstwasser (miliQQ) Wasser verdiinnt, dass diese im linearen
Messbereich der HPLC lagen.

4.4.2 HPLC

Die Analyse von Essigsaure, Propionsédure und Milchséure erfolgte mittels eines
UV Detektors bei 210 nm. Die Xylose, Lactose und Glucose wurde mittels Bre-
chungsindex gemessen. Hierfiir wurde eine Aminex HPX-87H (300 X 7,8 mm)
Saule verwendet. Als Laufmittel wurde hierfiir 5 mM Schwefelsaure bei 60°C
mit einer Flussrate von 0,6 mL min~!verwendet.

4.4.3 Gaschromatographie

Bei der Untersuchung der Produktion mittelkettiger Sduren aus Blumenkohlhy-
drolysat wurden die gebildeten organischen Sduren mittels Gaschromatographie
(Agilent 7890A) und gekoppeltem massenselektivem Detektor (Agilent 5975C)
analysiert. Es wurde eine Agilent 160-2625-10 Saule (25 pm x 200 pm x 0.3 und
1.6 x 150 pm x 0 pm) verwendet. Dabei wurde folgendes Temperaturprofil ge-
fahren: 1) 40 °C bei einer Verweilzeit von 1,5 Minuten, 2) 160 °C bei einer Rate
von 10 °C min~'und 3) 240 °C bei einer Rate von 25 °C min~'und Verweildauer
von 3,3 Minuten. Als Tragergas wurde Helium mit einer Flussrate von 1,2 mL
min~'verwendet.

Bei den anderen Untersuchungen der Produktion mittelkettiger Séduren wur-
den die organischen Séduren durch das Zentrallabor der Technischen Universitéat
Hamburg mittels Gaschromatographie gemessen.

4.4.4 Bestimmung der optischen Dichte

Die optische Dichte (OD) wurde mit einem Spektrophotometer bei einer Wel-
lenldnge von 600 nm fiir alle Bakterien untersucht. Falls der Wert grofer als 0,5
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war, wurde die Probe so verdiinnt, dass sie im Bereich zwischen 0,1 und 0,5 lag.
Die Verdiinnung erfolgte mit vollentsalztem (VE) Wasser. Als Referenz wurde
das Medium nach der Sterilisation und vor der Inokulation genommen. Fiir das
Medium wurde zudem mit VE Wasser eine Verdiinnungsreihe gemessen.

4.4.5 Bestimmung der Biotrockenmasse

Fiir die Bestimmung der Biotrockenmasse (BTM) wurden 2 mL Reaktionsgefafie
iiber Nacht bei 80 °C getrocknet und anschliefend gewogen. Diese vorbereiteten
GefiBe wurden mit 2 mL Fermentationsbriihe gefiillt und bei 13.000 min~!fiir 10
min zentrifugiert. Der Uberstand wurde verworfen, das Zellpellet mit VE Wasser
gewaschen und resuspendiert, um die Komplexbestandteile des Mediums auszu-
waschen. AnschlieBend wurde das Gefi wieder zentrifugiert, der Uberstand
verworfen und das Gefafl bei 80 °C iiber Nacht getrocknet. Aus der Differenz
zwischen gefiilltem und leerem Geféfl wurde anschlieBend die zu der jeweiligen
OD gehorende Trockenmasse bestimmt. Fiir jede gemessene OD wurde die BTM
Bestimmung in dreifacher Ausfihrung gemessen.

43






5 Ergebnisse und Diskussion

Im Folgenden werden die Ergebnisse der Prozessentwicklung der Propionsaure-
produktion unter Zuhilfenahme einer modifizierten Elektrodialyse erlautert. Da-
bei erfolgt die Darstellung in der chronologischer Reihenfolge der Durchfithrung
der jeweiligen Experimente zur Entwicklung des Verfahrens. Daran schlieflen die
Untersuchungen zur Produktion mittelkettiger organischer Sduren unter Ausnut-
zung der zuvor etablierten Elektrodialyse und Laktatplattform an.

5.1 Elektrodialyse synthetischer
Fermentationsbriihe

Zu Beginn der Prozessentwicklung wurde die Abtrennung von organischen Saur-
en mittels modifizierter Elektrodialyse mit synthetischen Losungen getestet. Da-
bei wurde zu Beginn der Schaltvorgang der Elektroden nicht vorgenommen,
da zunachst Operationsparameter unabhéingig vom Polaritatswechsel bestimmt
wurden.

Dazu wurde untersucht, wie sich die Stromdichte auf den Energiebedarf und
die Produktivitit auswirkt. Hierfiir wurde eine Losung von 5 ¢ L~! Propionat
entsalzt. Wie in Abbildung zu sehen, stieg der spezifische Energiebedarf von
2,9 kWh kg=! Propionat bei 200 A m~? auf 8,04 kWh kg=! bei 390 A m~2
an. Dies ist in der Einstellung der Elektrodialyse begriindet. Da die zugehorige
Stromquelle so eingestellt wurde, dass die gewiinschte Stromstérke und folgernd
daraus die Stromdichte konstant verbleiben, muss die Stromquelle die Spannung
anpassen. Bei einer steigender Stromdichte muss somit die Spannung erhoht
werden, um den Stromfluss konstant zu halten. Dadurch, dass die elektrische
Leistung das Produkt aus Stromstérke und Spannung darstellt, steigt somit der
Energiebedarf an.

Die Produktivititen bei 200, 315 und 390 A m~2 verzeichnen Werte, die sich
zwischen 542 ¢ L™ h™! und 6,28 g L' h™! bewegen. Eine Stromdichte von
200 A m~? ist somit ausreichend, um eine zufriedenstellende Produktivitit zu
erreichen, was in diesem Zusammenhang bedeutet, dass die Sduren abgetrennt
werden. Da die organischen Sduren mittels anaerober Fermentation hergestellt
werden und die Produktivitdten von Propionat und Acetat mittels Fermentation
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Il Energiebedart [l Produktivitat

Energiebedarf, kWh kg™’
Produktivitat, g L™

200 315 390
Stromdichte, A m~

Abbildung 5.1: Produktivitiat und Energiebedarf einer synthetischen Losung mit
5 g L=t Propionat

normalerweise kombiniert unter 2 g L= h™! liegen, wurde diese Stromdichte als
Operationsparameter gewahlt.

In den Kammern der modifizierten Elektrodialyse, die nicht von der Fermen-
tationsbrithe durchstromt werden, muss sich eine NaOH Losung befinden, da
Ladungstréiger fiir den Stromtransport und Hydroxyionen fiir das Anti-Fouling
benotigt werden. Vom Hersteller der Membranen wurde empfohlen, eine Kon-
zentration von 0,3 M nicht zu tiberschreiten, da ansonsten die Membranen ir-
reversibel beschadigt werden. Deswegen wurde untersucht, ob eine Reduktion
der Konzentration dieser NaOH Losung moglich wére, um die Notwendigkeit
von externen Chemikalien zu begrenzen. Dazu wurde jeweils eine Losung mit
5 ¢ L= Propionat einmal mit 0,3 M und einmal mit 0,1 M NaOH entsalzt.
In Abbildung ist das Ergebnis dieser Entsalzung zu sehen. Die Produkti-
vitdt der Entsalzung bei 0,1 M NaOH betragt hierbei weniger als die Halfte
der Produktivitdt mit einer Konzentration an NaOH von 0,3 M NaOH. Dies
konnte daran liegen, dass nicht geniigend Ladungstrager vorhanden waren, um
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Abbildung 5.2: Auswirkung der NaOH Konzentration auf die Stromausbeute auf
die Entsalzung einer synthetischen Losung mit 5 ¢ L~!Propionat

den Strom effizient zu transportieren. Dies wird untermauert durch die dabei
erzielten Stromausbeuten. So wurde bei 0,1 M NaOH eine Stromausbeute von
20,0 % und 29,3 % bei 0,3 M NaOH erreicht.

Wie in Abbildung zu erkennen, wurde die Differenz zwischen REED (200 A
m~?2) und der sogenannten Donnan Dialyse untersucht. Die Donnan Dialyse be-
zeichnet dabei den gleichen Aufbau wie bei der REED, nur mit dem Unterschied,
dass kein Strom angelegt wird und somit keine zusétzliche Triebkraft der Ent-
salzung neben dem Konzentrationsgradienten iiber die Membran zur Verfiigung
steht. Dabei wurde fiir den Vergleich die Produktivitdt nach einer Laufzeit von
1 h untersucht. Dabei fallt auf, dass die Dialyse mit der zusatzlichen Triebkraft
durch das elektrische Feld mit einer Produktivitit von 5,35 g L=! h™! deutlich
hoher ausfillt als die der Donnan Dialyse mit 1,65 ¢ L™ h™!. Dieser Unterschied
ist darin begriindet, dass bei der Donnan Dialyse ausschliellich der Konzentra-
tionsgradient iiber die Membran als Triebkraft dient. Dies ist bei der REED
ebenso der Fall, allerdings wird hier zusatzlich noch eine Triebkraft durch die
Anziehung der negativ geladenen Ionen durch die positiv polarisierte Elektrode
erzeugt.
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Abbildung 5.3: Vergleich zwischen Donnan Dialyse (DD) und reversed electro-
enhanced dialysis (REED) mit synthetischer Propionatlésung

Neben Propionat koénnen wéhrend der Fermentation noch andere organische
Sauren vorliegen. Diese sind Laktat, das als Zwischensubstrat fungiert sowie
Acetat. Butyrat wurde ebenso untersucht, um festzustellen, ob auch langerket-
tige organische Séuren entfernt werden konnen. Deswegen wurde ein Gemisch
dieser vier Sduren untersucht und mittels der Elektrodialyse entsalzt. Der Ver-
lauf der Entfernung dieser 4 Sduren aus synthetischer Losung ist in Abbildung
zu sehen. Fir eine bessere Darstellung wurden die Konzentrationsverlaufe
normalisiert, da die Salze in den zu erwartenden Konzentrationen vorgelegt wur-
den. Deutlich ist zu erkennen, dass Acetat und Propionat besser entfernt werden
konnten, was bedeutet, dass eine groflere Konzentration in geringerer Zeit ent-
fernt wurde. Im Vergleich dazu dauerte die Entfernung von Laktat und Butyrat
langer. Der Unterschied liegt in der ldngeren hydrophoben Kette der jeweiligen
Carboxylsdure. So steigt mit zunehmender Kettenldnge die Zeit an, die die Ionen
bendtigen, um die Membranen zu passieren. Milchsaure besitzt wie Propionsaure
ebenfalls 3 Kohlenstoffatome, durch die Hydroxylgruppe in 3 Stellung ist das
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Abbildung 5.4: Vergleich zwischen vier organischen Sduren und deren Entfer-
nung

Molekiil allerdings grofier als Propionsdure. Deswegen passiert Milchsédure die
Membranen langsamer als Propionsédure und in etwa so schnell wie Buttersaure.
Carboxylséduren, die noch langere Ketten als die hier dargestellten aufweisen,
besitzen deswegen aufgrund des verstédrkten hydrophoben Charakters eine ge-
ringere Entfernungsraten als die hier aufgezeigten.

Fir die Etablierung der Elektrodialyse, gekoppelt mit der Fermentation, wur-
de abschlielend Fermentationsbriihe einer Laktatfermentation mit abgetéteten
Zellen verwendet. Das Schaltintervall des Polaritatswechsels wurde auf 1 min
eingestellt. Dies diente der Funktionsiiberpriifung des angedachten Anti-Fouling
Mechanismus der Elektrodialyse. Dies konnte anhand der Aufzeichnung des elek-
trischen Widerstandes erfolgen. Wie in Abbildung dargestellt, steigt der
Widerstand in einem Intervall von einer Minute jeweils an und sinkt danach
wiederum schlagartig ab. Der Anstieg lasst sich durch die Ausbildung einer
Deckschicht auf den Membranen begriinden. Ausgelost wird dies durch die Zel-
len und andere Feststoffe in der Fermentationsbrithe. Da der Potentiostat die
Stromstérke konstant hélt, muss die Spannung nach oben korrigiert werden, so
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Abbildung 5.5: Entsalzung einer beendeten Laktatfermentation bei einer Strom-
dichte von 200 A m~2

dass die gewiinschte Stromstéirke aufrecht erhalten blieb. Mit Fortschreiten der
Entsalzung féllt allerdings auf, dass der jeweilige Widerstand am Ende eines
Intervalls zunimmt. Dies ist wahrscheinlich auf eine irreversible Anlagerung an
den Membranen zuriickzufiihren, so dass mit zunehmender Zeit nicht mehr die
gesamte Deckschicht entfernt werden konnte. Die hierbei erzielte Rate der Ent-
fernung des Laktats liegt bei 5,25 g L= h™!. So liegt trotz der Ausbildung einer
Deckschicht und des Polaritédtswechsel die Entfernungsrate immer noch deutlich
iiber den mikrobiellen Produktionsraten von Propionat und Acetat und dariiber
hinaus nur geringfiigig unter den Entfernungsraten bei Verwendung von synthe-
tischen Losungen.

Im Anschluss an die Laktatfermentation wurde eine Mischkultur aus B. coagu-
lans und V. criceti zur Untersuchung der Elektrodialyse verwendet. Nach der
abgeschlossenen Fermentation wurde getestet, inwieweit die angedachte Misch-
kultur einen Einfluss auf die Durchfithrung der Entsalzung hat. Hierbei wurde
wiederum ein Wechselintervall von 1 min gewahlt. In Abbildung ist der Wi-
derstandsverlauf zu sehen, der sich wahrend des Entsalzungsvorgangs einstellt.
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Abbildung 5.6: Entsalzung einer beendeten Mischkultur aus B. coagulans und
V. criceti bei einer Stromdichte von 200 A m~2

Dabei steigt der Widerstand innerhalb des einminiitigen Intervalls an, bevor, be-
dingt durch den Polarititswechsel, er wieder absinkt. Im Verlauf der gesamten
Entsalzung ist zu erkennen, dass der Widerstand am Ende des jeweiligen Inter-
valls nicht mit zunehmender Dauer ansteigt. Aulerdem sinkt der Widerstand
immer wieder auf den initialen Wert von circa 2 €2 ab. Dieses Ergebnis zeigt,
dass die Deckschicht immer wieder abgetragen werden konnte und somit keine
irreversible Verschmutzung der Membranoberfliche erfolgte. Die dabei erzielte
Rate der Entfernung erzielte in Kombination der gebildeten Produkte Propionat
und Acetat einen Wert von 4,4 ¢ L™1 h™!.

5.1.1 Fazit der Elektrodialyseuntersuchungen

Zusammenfassend kann man aus den vorangegangenen Experimenten schlussfol-
gern, dass die Anwendung der Elektrodialyse die angedachte Entfernung der
organischen Tonen erfolgreich bewerkstelligen kann. Somit kann die Problema-
tik der Inhibierung durch die gebildeten Produkte entgegen gewirkt werden.

51



Zudem zeigte sich, dass der aufgebrachte Strom zusatzlich die Triebkraft der
Entfernung der Ionen verstéarkt und die jeweiligen Entfernungsraten der Ionen
deutlich erhéhen kann. Jedoch kann damit keine gezielte Entfernung einzelner
Saure erreicht werden, da die Trennung anhand der Wertigkeit der Ladung er-
folgt. In diesem vorliegenden Fall kénnen nur einwertige lonen die Membranen
passieren. Bei den verwendeten Saduren handelt es sich aber ausschliefilich um
einwertige Séduren, da diese auch bei der Fermentation entstehen. Deswegen ist
lediglich eine unterschiedliche Rate der Entfernung der organischen Sduren fest-
stellbar. Es zeigte sich, dass organische Sauren schneller entfernt werden, je
kiirzer die hydrophobe Kette der Carboxylsaure ist. Aulerdem wurde festge-
stellt, dass eine verzweigte Hydroxylgruppe die Entfernung der Sdure ebenfalls
negativ beeinflusst und die Diffusion durch die Membranporen verlangsamt. Bei
der Anwendung von realen Fermentationsbrithen wurde demonstriert, dass die
angedachte Methode der Deckschichtablosung durch Wechsel der Polaritat der
Elektroden funktioniert. So konnte anhand des Verlaufs des elektrischen Wi-
derstandes erlautert werden, dass der Widerstand innerhalb des Schaltintervalls
zwar ansteigt, allerdings nach dem Schaltvorgang wieder auf den initialen Wert
absinkt. Lediglich der Widerstand am Ende eines Intervalls kann iiber die Zeit-
dauer ansteigen, was an einem irreversiblen Fouling der Membranen liegt. Die
Entfernung der Sduren wurde dabei aber nicht in einem Mafle beeinflusst, dass
die Kombination der Elektrodialyse und Fermentation dadurch gehindert wurde.

5.2 Laktatproduktion mit B. coagulans

Fir die Untersuchungen des Wachstumsverhaltens von B. coagulans wurde zu-
erst reine Glucose als Substrat eingesetzt. Wie in Abbildung zu sehen |
wurde eine Glucosekonzentration von 52,6 ¢ L~! vorgelegt, die nach einer kur-
zen Adaptionszeit von ca. 5 h kontinuierlich verbraucht wurde. Parallel dazu
verblieb die optische Dichte bis 5 h nahezu unverdndert und ging anschlieSend
in ein exponentielles Wachstum iiber, das in einem finalen Wert von 16 miinde-
te und anschliefend konstant blieb. Die Wachstumsrate p betrug wéhrend des
exponentiellen Wachstums hierbei 0,43 h™!. Der Verbrauch der Glucose ist ge-
koppelt mit der Bildung von Laktat, so dass mit Einsetzten des exponentiellen
Wachstums Laktat gebildet wurde. Die Laktatbildung stoppte, als die Gluco-
se komplett verbraucht war. Die Ausbeute betrigt hierbei 1,08 g Laktat pro g
Glucose mit einer Produktivitit von 6,24 ¢ L~! h~! wihrend des exponentiellen
Wachstums. Die zu hohe Ausbeute, die den theoretischen Wert von 1 g Laktat
pro g Glucose iibersteigt, liegt wahrscheinlich daran, dass in dem verwendeten
Medium komplexe Bestandteile wie Hefeextrakt und Pepton vorhanden waren,
die ebenfalls zur Laktatgewinnung genutzt werden konnen. Im Vergleich mit
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Abbildung 5.7: Fermentation zu Laktat aus Glucose mit B. coagulans im Satz-
verfahren

der in Kapitel |3 aufgefithrten Werten aus der Literatur zeigt sich, dass die hier
durchgefiithrte Untersuchung zu einer vergleichbaren Produktivitét fithrte und
dass die maximal mégliche Ausbeute erreicht wurde [29].

Im Anschluss an die Kultivierung im Satzverfahren sollte iiberpriift werden,
ob auch bei einer Glucosezugabe wihrend der Fermentation die Substratquelle
verbraucht wird und ob sich daraus folgernd eine Substrat- oder Produktinhi-
bierung ergibt. Dazu wurde wie Abbildung zeigt eine Kultivierung von B.
coagulans mit Glucose als Substrat durchgefiithrt. Zunachst wurde Glucose im
Reaktionsmedium vorgelegt und nach Verbrauch der initialen Glucose insge-
samt noch drei weitere Male Glucose pulsartig in den Reaktor eingebracht. Zu
Beginn wurden 33,7 g L™ Glucose vorgelegt, die in ca. 10 h nahezu vollstindig
verbraucht wurden. Parallel dazu wurde Laktat und Biomasse gebildet. Wie zu
sehen, nimmt die Laktatkonzentration konstant zu und erreicht einen finalen
Titer von 90,2 g L™! mit einer Produktivitit von 3,60 ¢ L= h™! wihrend des
exponentiellen Wachstums. Insgesamt betragt die Ausbeute 101 %, was bedeu-
tet, dass die gesamte Glucose in Laktat umgewandelt wurde. Im Vergleich zur
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Abbildung 5.8: Laktatproduktion aus Glucose mittels B. coagulans. Zu den
Zeitpunkten, die durch die schwarzen Pfeile markiert werden,
wurde Glucose in den Reaktor eingebracht.

batch Kultur zeigt sich, dass der Produkttiter gesteigert werden konnte, jedoch
die Produktivitéit einen deutlich geringeren Wert aufweist. Dies liegt wahrschein-
lich ausschlieBllich darin begriindet, dass mehr Glucose hétte zugegeben werden
konnen als durchgefiihrt. So verbleibt die Glucosekonzentration trotz der Zugabe
bei nahezu 0, was den Schluss zulasst, dass die zugegebene Glucose direkt ver-
stoffwechselt wurde. Allerdings demonstriert dieses Ergebnis, dass sich durch die
Glucose- beziehungsweise Kohlenstoffzufuhr die Freisetzung des Laktats steuern
lasst. Dies ist wichtig, da der Partnermikroorganismus V. criceti durch eine
Konzentration ab 10 g L~inhibiert wird und deswegen die Laktatkonzentration
unter diesem Schwellenwert gehalten werden sollte.

In Abbildung ist die Fermentation von B. coagulans mit Xylose als Substrat
zu sehen. Zunichst wurden hierfiir 25,1 g L=! Xylose vorgelegt. Wie sich erken-
nen lasst, war die Adaptionszeit von B. coagulans deutlich ldnger bei Xylose als
Glucose. Hier betragt die Adaptionszeit ungefihr 20 h, in denen nahezu kein
Wachstum feststellbar war. Erst danach war ein Anstieg der optischen Dichte
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Abbildung 5.9: Laktatproduktion aus Xylose mittels B. coagulans.

feststellbar. Die Wachstumsrate betriagt hierbei 0,19 h=!. Was zudem auffillt
ist die Tatsache, dass die Xylose nicht komplett verbraucht wurde und eine
Restkonzentration von 3,54 g L™! verblieb. Analog zum Verbrauch der Xylose
wurde Laktat bis zu einer Konzentration von 18,25 g L~ !gebildet und blieb da-
nach konstant, obwohl noch Xylose vorhanden war. Insgesamt betrégt hierbei
die Ausbeute an Laktat bezogen auf Xylose 0,85 g g~! mit einer Produktivitit
von 1,12 ¢ L=' h~!. Die Wiederfindungsrate des Kohlenstoffes betrigt 96 %, was
sich im Rahmen der iiblichen Abweichung bewegt, bedingt durch Fehler bei der
Messung und Analytik.

Anschlielend an die Kultivierung mit Xylose als Substrat wurde ein Mischsub-
strat aus Glucose und Xylose als Kohlenstoffquelle verwendet. Wahrend der
Fermentation wurde zusétzlich nach 10 h und 20 h Glucose in das Reaktions-
medium gegeben. Wie in Abbildung zu erkennen, begann die Laktatpro-
duktion nach einer Adaptionszeit von ca. 6 h. Danach stieg die Laktatkonzen-
tration sprunghaft an. Dies liegt vor allem an dem Verbrauch der zu diesem
Zeitpunkt vorhandenen Glucose. Zu zwei Zeitpunkten wurde Glucose zusétz-
lich in den Reaktor hinzugegeben, die jeweils sofort zu Laktat verstoffwechselt
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Abbildung 5.10: Laktatproduktion aus Xylose und Glucose mittels B. coagu-
lans. Die schwarzen Pfeile symbolisieren die Zeitpunkte zu de-
nen Glucose zusétzlich in den Reaktor eingebracht wurde.

wurde, da die Glucosekonzentration nach der Zugabe jeweils sogar abnahm und
keine Akkumulation der Glucose im Reaktionsmedium feststellbar war. Die Xy-
losekonzentration nahm im Vergleich dazu nur langsam ab, so dass nur etwa die
Hélfte der eingesetzten Xylose tiberhaupt verbraucht wurde und die Laktatbil-
dung fast ausschlieBlich iiber die Aufnahme von Glucose bewerkstelligt wurde.
Die Ausbeute erreicht einen Wert von 1,01 g g !, der dadurch hervorgerufen
wird, dass fast ausschlieSlich Glucose konsumiert wird und nur Laktat als Pro-
dukt entsteht. Der finale Produkttiter betrigt schlussendlich 73,2 g L™! bei einer
Produktivitit von 3,03 g L™ h™1.

Die lange Zeitdauer bis zum Beginn des Xyloseverbrauchs lasst darauf schlie-
Ben, dass Xylose im Vergleich zu Glucose als Substrat weniger praferiert wird.
So konnte von Glaser et al., Zhang et al. und Ye et al. gezeigt werden, dass bei
einem Mischsubstrat aus Glucose und Xylose zuerst die Glucose so weit ver-
braucht wird, bis beide Zucker die in etwa gleiche Konzentration aufweisen und
erst dann auch die Xylose verstoffwechselt wird [28] [89] [93]. Dies deutet darauf
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hin, dass bei der Fermentation eines Mischsubstrates aus Glucose und Xylose
Glucoserepression auftritt.

Tabelle 5.1: Ergebnisse der Laktatfermentation

Fermentation Ausbeute | Produktivitidt | Konzentration
gg! g L~ h~! o 17!
Glucose (batch) 1,08 6,24 56,8
Glucose (fed-batch) 1,01 3,60 90,2
Xylose 0,85 1,12 18,3
Glucose und Xylose 1,01 3,03 73,2

5.2.1 Fazit der Laktatproduktion mit B. coagulans

Schlussfolgernd kann man aus der batch und fed-batch Glucose Fermentation
ableiten, dass sich B. coagulans sehr gut als Laktatproduzent eignet. Die Ergeb-
nisse der Laktatfermentation mit Hilfe von B. coagulans sind in Tabelle zu
finden. Einerseits werden eine hohe Ausbeute und Produktivitét erreicht und
andererseits werden neben Laktat keine anderen Produkte gebildet. Des wei-
teren ist durch Laktat keine Inhibierung feststellbar, was bedeutet, dass das
gebildete Laktat nicht das Wachstum des Bakteriums hemmt. Deswegen eignet
sich B. coagulans besonders fiir die Bereitstellung des Laktats fiir die weitere
Verwertung von anderen Mikroorganismen, die das Laktat als Substrat nutzen.
Im Fall von Xylose ist deutlich ersichtlich, dass Xylose im Vergleich zu Glucose
das weniger préiferierte Substrat ist. Allerdings kann auch in Féllen in denen kei-
ne Glucose zur Verfiigung steht, Xylose als Kohlenstoffquelle verwendet werden.
Dafiir miissen aber geringere Ausbeuten und Produktivitidten in Kauf genom-
men werden. Besonders im Hinblick auf die Verwertung von lignocellulosehalti-
gen Reststromen ist diese Tatsache wichtig, da Lignocellulose zu grofien Teilen
aus Glucose und Xylose besteht und deswegen eine Totalverwertung solcher Sub-
strate moglich ist. Des weiteren konnte gezeigt werden, dass ein Mischsubstrat
aus Glucose und Xylose eingesetzt werden kann. Dies ermoglicht die Verwendung
von Hydrolysaten aus Biomasse, bei denen ansonsten eine aufwéindige Trennung
der C5 und C6 Zucker vonnoten wére. Auflerdem zeigte sich fiir die angedachte
Produktion des Laktats als Zwischensubstrat fiir eine mikrobielle Verwertung
hin zu kurz- und mittelkettigen Ketten, dass sich durch die Zugabe der Kohlen-
stoffquelle die Freisetzung des Laktats steuern ldsst, so dass eine inhibierende
Konzentration an Laktat fiir den zweiten mikrobiellen Partner in der angedach-
ten Mischkultur vermieden werden kann.
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5.3 Propionsaureproduktion mit V. criceti

Wie eingangs erwahnt wird der Mikroorganismus V. criceti durch das Substrat
Laktat inhibiert. Deswegen wurden zunéchst in 50 mL Anaerobflaschen Vorver-
suche durchgefithrt um zu untersuchen, ab welcher Substratkonzentration eine
Hemmung des Wachstums einsetzt. Darauf aufbauend wurde die Fitterungs-
strategie entwickelt, um moglichst hohe Konzentrationen an Propionsdure zu
generieren.

In Abbildung[5.11]ist zu sehen, dass die Wachstumsrate von V. criceti durch vor-
handenes Laktat beeinflusst wird. Bereits ab einer Konzentration an Laktat von
20 g L~! tritt totale Inhibierung ein, was bedeutet, dass kein Wachstum mehr
feststellbar ist. Schlussfolgernd sollte deswegen die Laktatkonzentration einen
Schwellenwert von 20 g L~! nicht {iberschreiten, da ansonsten kein Propionat
mehr gebildet wird. Dies bedingt, dass Glucose oder Xylose, welche zu Laktat
verstoffwechselt werden, nur dosiert zugegeben werden, um ein Uberschreiten des
Schwellenwertes zu vermeiden. Deswegen wurde versucht, die Laktatkonzentrati-
on im Reaktor moglichst bei Werten zu halten, die 10 g L=! nicht iiberschreiten.
Bei dieser Konzentration ist das Wachstum zwar bereits gehemmt, allerdings
sollte auch gentigend Substrat zur Verfiigung stehen, damit die Mikroorganis-
men nicht in einen Bereich der Substratinsuffizienz geraten.

Fir die Untersuchung der Propionsaureproduktion mittels V. criceti wurde
zunéchst eine batch Kultur durchgefithrt. Wie in Abbildung zu sehen, wur-
de eine Substratkonzentration von 9,5 ¢ L~! Kaliumlaktat vorgelegt. Nahezu
ohne Adaptionsphase wurde das Laktat sofort verbraucht und daraus Propionat
und Acetat gebildet. Dies lédsst sich ebenfalls am Verlauf der OD feststellen, da
diese sofort mit Beginn der Fermentation bis auf einen Maximalwert von 1,6
anstieg und anschlieend bis auf einen Endwert von 1,2 abnahm. Die Wachs-
tumsrate wurde hier mit 0,21 h™! bestimmt. Dadurch, dass nach dem Erreichen
der maximalen OD kein Substrat mehr vorhanden war, kénnte es zur Auflésung
der Zellen kommen, so dass die Abnahme der OD eintrat. Im Fall von Propionat
stellt sich ein Endwert von 7,13 g L™! und im Fall von Acetat von 2,28 g L~ tein.
Das finale Verhéltnis von Propionat zu Acetat betrdgt zum Schluss 2,54 mol
mol~!. Wihrend der Phase des stirksten Anstiegs der OD und somit auch der
Phase des grofiten Wachstums betragt die Produktivitdt von Propionat 0,46 g
L~ h™! und die von Acetat 0,17 ¢ L™ h™!. Die Ausbeute an Propionat und
Acetat betriagt hierbei 0,75 g g=! bezichungsweise 0,24 g g~ 1.

Um zu erforschen, inwieweit sich mit einer mehrfachen Zugabe von Laktat die
Produkttiter und Ausbeuten steigern lassen kénnen, wurde eine Fermentation

o8



0,100

i
0,075 -
e i
< 0,050 E/i
0,025 A
0,000 : . : . : . . L
0 5 10 15 20

Laktat, g L

Abbildung 5.11: Inhibierung von V. criceti durch Laktat

von V. criceti durchgefithrt, bei der Laktat im Laufe der Fermentation zugege-
ben wurde. Diese Zeitpunkte sind in [5.13] als schwarze Pfeile kenntlich gemacht.
Wie in diesem Diagramm zu erkennen, erfolgte eine zweimalige Zugabe von Lak-
tat. In beiden Fallen wurde danach das Laktat verbraucht. Propionat und Acetat
wurden weiterhin kontinuierlich gebildet. Im Hinblick auf den Verlauf der OD
fallt auf, dass hier ebenfalls keine Adaptionszeit vorlag. So steigt die OD direkt
auf einen Wert von 1,5, bleibt konstant und sinkt dann ab auf einen Wert von
0,9. Hierbei fallt auf, dass, obwohl noch Laktat vorhanden war, eine Abnahme
der OD eintrat. Vermutlich erfolgte eine Lyse der Zellen aufgrund der gebildeten
organischen Sduren. Auffallend ist zudem die kleinere Substratverbrauchsrate,
die nach der zweiten Zugabe von Laktat nach 18 h messbar ist. Diese betragt
beim Verbrauch des vorgelegten Substrats 0,72 ¢ L=! h~!, nach der ersten Zu-
gabe 0,77 g L=! h™! und nach der zweiten Zugabe 0,31 g L= h=!. Der Grund
hierfiir liegt vermutlich in der Zunahme der Menge an Propionat und Acetat, die
inhibierend auf das Wachstum und den Stoffwechsel von V. criceti wirken. Die
Inhibierung durch die gebildeten S&uren ist wahrscheinlich auch der Grund fiir
den nicht vollstandigen Umsatz des verfiigbaren Laktats, das abschlieBend mit
einer Konzentration von 6,5 ¢ L~!im Reaktor verbleibt. Die finalen Produktti-
ter von Propionat und Acetat, die nach 36 h erreicht werden, betragen 11,86 g

29



—e— OD —=— Propionat Acetat Laktat

2,0 10
-8
7
o
- 6 c
o)
B
45
c
]
X
-2
. 0

40

Abbildung 5.12: Propionatproduktion ausgehend von Laktat im Satzverfahren
mit V. criceti

L~! und 4,5 ¢ L=!. Die Produktionsraten von Propionat und Acetat betragen
hierbei 0,47 ¢ L=! h™! und 0,13 ¢ L=! h™! mit der jeweiligen Ausbeute von
0,69 g g=! und 0,26 g g~!. Das molare Verhiltnis der beiden Produkte betrigt
nach 36 h Fermentationszeit 2,13 mol Propionat pro mol Acetat. Ausgehend von
den Ergebnissen dieses Experiments kann die Schlussfolgerung gezogen werden,
dass eine Zugabe von Laktat zu einer Steigerung der Konzentration des Ziel-
produkts Propionat fithrt, im Vergleich zu dem vorherigen batch Experiment
(vgl. Abbildung . Zudem ist auch nach externer Substratzugabe ein wei-
teres Wachstum moglich, jedoch wird dies mit zunehmender Konzentration an
Propionat verlangsamt. Des weiteren sollte die Laktatkonzentration zu Beginn
niedrig gehalten werden und nach und nach eine Laktatzugabe erfolgen, da ei-
ne zu hohe initiale Laktatkonzentration zu einer Substratinhibierung fiihrt. Im
Vergleich mit der batch Kultur wird hier ein geringeres molares Verhéaltnis der
Produkte erreicht, das ndher an dem theoretischen Wert von 2 liegt. Dadurch,
dass bei mehrmaliger Zugabe im Verglich mehr Acetat gebildet wird, so dass
sich das Verhéltnis verringert, wurde auch mehr ATP gebildet, das von den Mi-
kroorganismen bendtigt wird. Dies ist in Abbildung dargestellt, da nur der
Stoftwechselweg zu Acetat der Generierung von ATP dient.
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Abbildung 5.13: Propionatproduktion aus Laktat mit V. criceti . Die Pfeile mar-
kieren den Zeitpunkt der Zugabe von zusétzlichem Laktat

Neben der hindischen Zugabe von Laktat wurde auch die automatisierte Zuga-
be, das heifit mit einer Pumpe, untersucht. Hierbei wurde eine konstante Rate
des Feeds eingestellt, so dass immer die gleiche Menge an Laktat pro Zeitein-
heit in den Reaktor eingebracht wurde. Wie in zu sehen, war es moglich,
die Laktatkonzentration unter 4 g L™! zu halten, so dass nur eine geringe In-
hibierungswirkung durch das Substrat eintrat. Nachdem zuerst Laktat mittels
Pumpe vorgelegt wurde, erfolgte eine ebenfalls pulsartige Zugabe nach 10 h, um
den Zellen Substrat zur Verfliigung zu stellen. Anschlieflend erfolgte nach 14 h
die konstante Zugabe von Laktat mittels der Pumpe. Dies ist in Abbildung[5.14]
im unteren Diagramm zu erkennen. Da bereits zu Beginn mittels der Feedpumpe
die initiale Laktatkonzentration bereitgestellt wurde, war dieser Wert zu Beginn
nicht 0. Im Anschluss erfolgte die pulsartige Zugabe von weiterem Substrat, ge-
kennzeichnet durch die stufenartige Darstellung bei ca. 10 h Fermentationszeit.
Kurz danach wurde die kontinuierliche Zufuhr des Feeds gestartet, was an dem
abruptem Anstieg der Pumprate ersichtlich wird, die anschliefend auf einem
konstanten Wert gehalten wurde. Wie zu sehen, stieg zunéchst bis 20 h die Lak-
tatkonzentration an, was bedeutet, dass mehr Substrat zur Verfiigung stand als
verbraucht wurde. Anschlieend wurde dieses Laktat verbraucht und war nahezu
0 bis zum Ende der Fermentation. Gleichzeitig stiegen die Acetat- und Propio-
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natkonzentrationen jedoch weiter, was im Umkehrschluss die Folgerung zulasst,
dass die konstante Feedrate gerade so viel Laktat in den Reaktor einbrachte, wie
anschliefend verbraucht wurde. Anhand des Verlaufs der OD ist in diesem Fall
feststellbar, dass es nicht zu einer Lyse der Zellen kommt. So erreicht die OD
einen Endwert von 2,0, was zugleich auch dem globalen Maximum entspricht.
Moéglicherweise ist der Grund hierfiir, dass Laktat in nur geringen Konzentratio-
nen im Reaktionsraum vorhanden war und nicht pulsartig zugegeben wurde. Die
erreichte OD ist im Vergleich mit den beiden vorangegangenen Experimenten
die hochste erreichte OD, womit folglich auch die hochste Biomassekonzentrati-
on erreicht wurde. Zudem féllt bei diesem Vergleich auf, dass es nur zu einem
Zeitpunkt zu einem geringen Abfall der OD bei 20 h Fermentationszeit kommt,
allerdings diese danach wieder ansteigt. Obwohl hohere Konzentrationen an Pro-
pionat und Acetat erreicht werden, tritt augenscheinlich keine Lyse der Zellen
und die damit verbundenen Abnahme der OD ein.

Schlussendlich werden Titer von 15,13 g L~! fiir Propionat und 5,18 ¢ L~! fiir
Acetat erreicht, mit der jeweiligen Produktivitit von 0,46 ¢ L' h™! und 0,16
g L1 h~!. Die Ausbeute betrigt hier fiir Propionat 0,72 g ¢=! und 0,25 g g *
fiir Acetat. Hierbei wird ein molares Verhéltnis von 2,37 mol Propionat pro mol
Acetat erreicht. Im Vergleich mit der batch bezichungsweise der manuellen Zu-
gabe des Laktats konnte der Produkttiter durch die kontinuierliche Zugabe des
Substrats deutlich gesteigert werden.

Im Anschluss daran wurde die Verwendung von Fermentationsbriihe untersucht.
Dazu wurde eine Fermentationsbriihe einer batch Kultur von B. coagulans zen-
trifugiert, so dass Feststoffe wie beispielsweise Zellen oder Zelltriimmer entfernt
wurden. Diese Fermentationsbriihe, die nur Laktat und die bereits vorhandenen
Medienbestandteile enthielt, wurde ebenfalls mittels einer Pumpe in den Reak-
tionsraum eingebracht. Dies ist in Abbildung dargestellt. Im unteren Dia-
gramm ist das Volumen der Zugabe sowie die Pumprate der Fermentationsbriihe
zu sehen. Dabei wurde zu Beginn das Substrat in Form der Fermentationsbriihe
vorgelegt und nach ca. 11 h, nachdem das initiale Laktat verbraucht war, eine
pulsartige Zugabe weiteren Substrats mittels Feedpumpe bewerkstelligt. Des-
wegen ist in dem unteren Diagramm ein plotzlicher Anstieg der Pumprate zu
verzeichnen. Im weiteren Verlauf der Pumprate ist zu erkennen, dass diese linear
zunimmt, wobei insgesamt zwei Mal eine manuelle Anpassung der Rate vorge-
nommen wurde, so dass zwei Spriinge in den Pumpraten sichtbar sind. Im Fall
des Volumens ist nach dem Sprung zu Beginn bei 10 h ein daran anschlieBender
nahezu exponentieller Verlauf auszumachen, bedingt durch die linear ansteigen-
de Feedrate und manuelle Korrektur deren. Im Vergleich zu der zuvor darge-
stellten fedbatch Kultivierung ist hier das hinzugefiigte Volumen betréchtlich
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Abbildung 5.14: A: Fed-Batch Fermentation mit Kaliumlaktat als Feedlosung
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hoher. Da die verwendete Fermentationsbriihe eine Laktatkonzentration von 50
g L™ aufwies, musste dementsprechend mehr Volumen in den Reaktor gepumpt
werden als bei der Verwendung des Kaliumlaktatfeeds mit einer Konzentration
von 500 g L=t

Bei Betrachtung des Verlauf der OD fallt auf, dass eine finale OD von 5,4 erreicht
wurde, was den hochsten Wert aller durchgefiithrten Experimente mit V. crice-
ti in Monokultur darstellt. Aulerdem stieg die optische Dichte kontinuierlich
an, so dass auch kein zwischenzeitliches Abfallen der OD zu verzeichnen war.
Bei den vorangegangenen Fermentationen von V. criceti Monokulturen wur-
de entweder ein Abfallen der OD zum Ende der Fermentation hin festgestellt,
oder wahrend der Fermentation, bedingt durch die herrschenden Konzentratio-
nen der gebildeten organischen Sduren. Zudem ist hier zu erkennen, dass keine
Adaptionsphase von V. criceti vonnéten war, sondern das Zellwachstum direkt
einsetzte. Wie anhand des Verlaufs der Laktatkonzentration zu sehen ist, konn-
te diese nach dem Verbrauch des vorgelegten Laktats bei 0 gehalten werden, so
dass sdmtliches Laktat, das zugegeben wurde, sofort in Propionat und Acetat
verstoffwechselt wurde. Es ergibt sich dabei eine Propionatkonzentration von
21,52 g L=! und eine Acetatkonzentration von 8,70 g L—!. Daraus folgt ein fina-
les molares Verhéltnis von 2,00 mol Propionat pro mol Acetat, was gleichzeitig
auch den theoretischen Wert darstellt. Die jeweiligen Ausbeuten von Propionat
und Acetat bezogen auf Laktat sind 0,63 g g~* und 0,26 g g~!. Die Produktivitit
fiir Propionat betragt 0,54 ¢ L™ h™! und 0,22 g L' h™! fiir Acetat. Die Propio-
natkonzentration, die hier erzielt wurde, stellt die hochste dar, die in einer der
hier durchgefithrten Monokulturfermentationen von V. criceti erreicht wurde.
Dies konnte daran liegen, dass in der Fermentationsbrithe neben dem Laktat
noch komplexe Bestandteile, ndmlich Hefeextrakt und Pepton in Konzentra-
tionen von je 10 g L' vorliegen. Beide Bestandteile wirken sich forderlich auf
mikrobielles Wachstum aus und kénnten somit zur Steigerung des Produkttiters
beitragen. Dies konnte auch der Grund sein fiir den Wert der finalen OD von 5,4
im Vergleich zu der fedbatch Fermentation mit Kaliumlaktat, bei der ein finaler
Wert von 2,0 erreicht wurde. Jedoch muss fiir diese Vorgehensweise bei der Fer-
mentation zuerst die Laktatproduktion in einem separaten Reaktor erfolgen, so-
wie etwaige verbleibende Partikel und Feststoffe abgetrennt werden, bevor diese
Fermentationsbriihe weiterfithrend als Substratlosung verwendet werden konnte.

Abschlieend wurde eine Monokultur von V. criceti mit der Elektrodialyse ge-
koppelt. Dafiir wurde Laktat als Substrat verwendet und 10 g L™! vorgelegt
sowie pulsartig nach jedem Elektrodialyseintervall, bis auf das letzte Intervall,
in den Reaktor gegeben. Darin begriindet ist der sprunghafte Anstieg der Lak-
tatkonzentration nach Beendigung des jeweiligen Durchlaufs der Elektrodialyse.
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Das initial vorgelegte Laktat wurde ohne Adaptionszeit sofort verbraucht und
die Propionat- und Acetatbildung setzte parallel zum Verbrauch des Laktats ein.
Nachdem das gesamte vorgelegte Substrat aufgebraucht war, wurde die Elektro-
dialyse fiir 2 h angeschaltet und transportierte Propionat und Acetat aus dem
Reaktionsraum im Bioreaktor in das NaOH Kompartment der Elektrodialyse.
Dementsprechend ist in Abbildung A eine Abnahme dieser beiden Stof-
fe ersichtlich, wiahrend in Diagramm B die Konzentrationen jeweils ansteigen.
Nach Abschluss der Elektrodialyse wurde wieder Laktat zugegeben, da vorhan-
denes Laktat durch die Elektrodialyse ebenfalls entfernt wiirde. Diese Vorgehen
wurde insgesamt 6 mal durchgefiihrt, wobei nach dem letzten Durchgang der
Elektrodialyse kein neues Substrat mehr hinzugefiigt wurde. In Diagramm A ist
zu erkennen, dass die Konzentrationen von Propionat und Acetat im Reaktor
jeweils wihrend der Elektrodialyse abnahm. Gleichzeitig stieg die entsprechende
Konzentration im NaOH Kompartment der Elektrodialyse an. Die stufenartige
Zunahme von Acetat- und Propionatkonzentration liegt daran, dass wéhrend des
Elektrodialysevorgangs die beiden einwertigen Sauren entfernt wurden und nach
Beendigung der Elektrodialyse anschliefend im NaOH Kompartment verblieben.
Deswegen bleibt zwischen den einzelnen Intervallen die Konzentration konstant.
Um keine unkontrollierten Diffusionsvorginge zwischen den Intervallen zuzu-
lassen, wurden Ein- und Auslass der Elektrodialyse verschlossen. Zum Schluss
setzt augenscheinlich eine Riickdiffusion aus dem NaOH Kompartment in den
Reaktor ein. Dies ist daran ersichtlich, dass in Diagramm B die Konzentrationen
an Propionat und Acetat wihrend des letzten Dialysevorgangs abnehmen, sowie
in Diagramm A die entsprechenden Konzentrationen zunehmen. Die OD steigt
wahrend der Fermentation bis ca. 45 h Fermentationszeit konstant auf einen
Maximalwert von 7.4 an. Im Anschluss daran sank die OD rapide ab. Dadurch,
dass zu diesem Zeitpunkt eine Konzentration von 16 ¢ L~! an Propionat vorhan-
den war, konnte dies bereits so inhibierend auf die Zellen wirken, dass folglich
durch Lyse der Zellen der OD Wert so abrupt abnimmt. Es zeigt sich jedoch,
dass bei den vorherigen vier Elektrodialysevorgéngen keine Abnahme der OD zu
verzeichnen ist, obwohl zu diesen Zeitpunkte entweder gar kein oder nur wenig
Laktat zur Verfiigung stand. Somit lésst sich daraus folgern, dass der Betrieb der
Elektrodialyse dem Wachstum der Zellen nicht opportun gegeniiber steht. Kom-
biniert mit Elektrodialyse und Fermentation wurden somit Titer an Propionat
und Acetat von 20,26 g L' und 9,74 g L=! erreicht, was einem molaren Verhélt-
nis von 1,67 mol mol~! entspricht. Insgesamt wurde ein Ausbeute an Propionat
und Acetat von 0,59 g g7! und 0,28 g g~! mit einer Produktivitit von 0,43 g
L' h™! und 0,24 ¢ L=! h™! erzielt. Die hierbei erzielten Resultate deuten dar-
auf hin, dass eine Abtrennung der beiden Zielsubstanzen Propionat und Acetat
aus der Fermentationsbriithe mittels Elektrodialyse moglich ist. Im Vergleich mit
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der fed-batch Kultivierung, die Fermentationsbriihe als Substratlosung verwen-
det, wurde zwar ein vergleichbarer Titer an Propionat erzielt, allerdings fielen
sowohl Ausbeute als auch molares Verhéltnis deutlich niedriger aus. Eine mogli-
che Begriindung hierfiir ist die Strategie der Elektrodialyseintervalle und der
korrelierenden Zufiitterung des Substrats. Dadurch, dass wéihrend der Elektro-
dialyse die Mikroorganismen kein Substrat zur Verfiigung haben, konnen diese
weder weiter wachsen noch Produkte durch Stoffwechselvorginge generieren.
Somit vermindert sich die Produktivitat der Bakterien. Die Ausbeute und das
molare Produktverhéltnis hdngen insofern zusammen, als die Bakterien mehr
Acetat bilden als bei den Experimenten, bei denen stets Laktat als Substrat
vorhanden war. Womoglich ist dies darin begriindet, dass dadurch schnell ATP
sowie NADH generiert werden kénnen, was fiir das Uberleben der Zellen essen-
tiell ist.

5.3.1 Fazit der Propionsaureproduktion mittels V. criceti

Zusammenfassend sind in Tabelle [5.2] die Ergebnisse der Fermentation der Mo-
nokultur von V. criceti mit den entsprechenden Betriebsmodi und daraus ge-
wonnenen Parameter zur Charakterisierung der Fermentation aufgefiihrt.

Tabelle 5.2: Parameter der Monokultur von V. criceti. Ausbeute und Produk-
tivitat sind bezogen auf Propionat angegeben. (Fer: laktathaltige

Fermentationsbriihe)
Fermentation Produktivitdt | Ausbeute | molares Verhédltnis | OD max
g L=t h! gg ! mol mol~!
batch 0,46 0,75 2,54 1,6
Fed-batch manuell 0,47 0,69 2,13 1,5
Fed-batch 0,46 0,72 2,37 2,0
Fed-batch (Fer) 0,54 0,63 2,0 5.4
REED 0,43 0,59 1,67 7.4

Der Abgleich mit Literatur ist hier schwierig, da bisher nur eine Studie mit V.
criceti publiziert wurde [20]. Dabei wurde ausgehend von Laktat als Substrat
eine Produktivitdt von 0,39 ¢ L™! h™! mit einem finalen Produkttiter von ca.
17 g L=t erreicht. Das molare Verhiltnis der beiden Produkte Propionat und
Acetat betrug dabei 1,27 mol mol~!. Als Reaktoraufbau wurde ein Dialysere-
aktor verwendet, was bedeutet, dass zwei separate Reaktionsrdume durch eine
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Membran getrennt waren, die lediglich von Laktat, Propionat und Acetat pas-
sierbar ist. Im Vergleich zu diesem Aufbau wurden in den Experimenten in der
vorliegenden Arbeit grundsétzlich hohere Produktivitiaten erzielt. Der grofite
Unterschied ist im Vergleich mit der fed-batch Kultivierung mit Fermentati-
onsbrithe als Substratlosung feststellbar. Da in dem Fall des Dialysereaktors
das Substrat pulsartig und nicht kontinuierlich in den Reaktor eingebracht wur-
de, akkumulierte Laktat, was unweigerlich zur Wachstumshemmung fiihrt. Bei
den hier durchgefiihrten Experimenten wurden die hochsten Produkttiter bei ei-
ner kontinuierlichen Zufuhr des Substrats erzielt, wenn die Laktatkonzentration
so gering wie moglich gehalten werden konnte. Die kontinuierliche Zufithrung
ist bei der Anwendung der Elektrodialyse aber nicht praktikabel, da anson-
sten das zugefithrte Laktat ebenfalls entfernt wiirde. Deswegen ist es in diesem
Fall sinnvoller, das Substrat pulsartig zuzugeben. Allerdings sollte dies in einem
MafBe geschehen, dass ein Ansteigen der Laktatkonzentration und die daraus
folgende Inhibierung vermieden werden. Wie in Kapitel erliutert, wird in
Literaturstudien grofitenteils Propionibacterium acidipropionici zur biotechno-
logischen Produktion untersucht. So konnte mit einer batch Kultivierung dieses
Organismus ausgehend von Glucose und Glycerol als Mischsubstrat lediglich
eine Produktivitdt von 0,125 ¢ L™ h™! erreicht werden [48]. Zudem fillt die
Ausbeute mit 0,57 g Propionat pro g Glucose ebenfalls geringer aus als in allen
hier durchgefiihrten Fermentationen. Der Produkttiter ist mit 30 g L=! zwar am
hochsten, allerdings wird dafiir mit 192 h Fermentationszeit fast die dreifache
Zeitdauer der Fermentation mit gekoppelter Elektrodialyse benétigt. Ein weite-
rer haufig verwendeter Organismus ist Propionibacterium freudenreichii, der in
der Lage ist, Glucose in Propionsdure umzuwandeln. Dieser Stamm ist in der
Lage, den hochsten publizierten Produkttiter von 92 g L™! zu generieren [24].
Die gemessene Produktivitit betragt dabei 0,36 g L™ h™! mit einer Ausbeute
von 0,46 g g1, Das hierfiir verwendete Substrat war Melasse der Zuckerriibe.
Allerdings war fiir das Erreichen dieses Titers eine Fermentationszeit von 254 h
notwendig. Eine batch Kultivierung basierend auf diesem Stamm lieferte in 120
h Fermentationszeit eine Konzentration an Propionat von 14,6 g L~! mit einer
Produktivitit von 0,12 g L=t [25].

Somit zeigt sich, dass V. criceti als Produzent fiir Propionat geeignet ist. Zwar
fallen die erzielten Produkttiter geringer aus als bei Verwendung von Propio-
nibacterium spp., allerdings werden hier mit V. criceti hohere Produktivitaten
erzielt. Zudem ist fir die Kultivierung mit Propionibacterium spp. ein Vielfaches
der Fermentationsdauer notwendig.
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5.4 Propionsaureproduktion mittels definierter
Mischkultur

Als weiterer Schritt in der Prozessentwicklung wurde untersucht, inwieweit bei-
de Mikroorganismen in einem Reaktionsraum kultiviert werden konnen, so dass
die mikrobiellen Vorgénge fiir die Produktion von Laktat und Propionat sowie
Acetat in einem Reaktionsraum und zeitgleich ablaufen. Auf die Darstellung
der OD wird im folgenden verzichtet, da diese nur die Gesamtheit des Zell-
wachstums wiedergeben kann und keine Unterscheidung zwischen den einzelnen
Mikroorganismen moglich ist.

5.4.1 Mischkultur von B. coagulans und V. criceti

Zunéchst wurde eine Mischkultur aus B. coagulans und V. criceti in demselben
Reaktionsraum kultiviert. Hierfiir wurde zunéchst B. coagulans in den Reaktor
gegeben und zu einem spateren Zeitpunkt, als Laktat gebildet wurde, V. criceti
in den Reaktor inokuliert. In diesem Fall wurde die Zugabe von V. criceti nach
13,2 h (schwarzer Pfeil) durchgefiihrt, sobald bereits Laktat vorhanden war. Zu
insgesamt vier Zeitpunkten erfolgte eine zusétzliche Zugabe von Glucose, welche
pulsartig in den Reaktor gegeben wurde. Diese Zeitpunkte sind durch die roten
Pfeile angezeigt.

Bei der Analyse der Verlaufskurve der Laktatkonzentration fallt auf, dass es zu
einer zu hohen Zugabe an Glucose kam, da eine maximale Laktatkonzentration
von 21,6 g L=! zum Zeitpunkt bei 22 h erreicht wurde. Jedoch ist ersichtlich, dass
diese hohe Laktatkonzentration nicht zum Erliegen der Produktion von Propio-
nat und Acetat fithrte, da beide Substanzen auch nach 22 h Fermentationszeit
noch produziert wurden. Wie in Abbildung allerdings dargestellt, sollen
bei einer Laktatkonzentration von 20 g L~! die Produktion und somit auch das
Wachstum vollstandig zum Erliegen kommen, jedoch ist dies hier nicht der Fall,
so dass offenbar die Anwesenheit von B. coagulans das Bakterium V. criceti posi-
tiv beeinflusst, in dem eine hohere Toleranz fiir Laktat vorliegt. Moglicherweise
liegt hier dann eine Form von mikrobiellem Mutualismus vor, dass heifit, die
Bakterien beeinflussen sich gegenseitig positiv [10]. Wie Abbildung zu ent-
nehmen, wird ein finaler Produkttiter von 15,4 g L= fiir Propionat und 3,8 g L=}
fiir Acetat erreicht. Die Ausbeute von Propionat bezogen auf Glucose betragt
0,35 g g~! mit einer Produktivitiat von 0,63 g L™! h™!. Die Wiederfindungsrate
des Kohlenstoffs betragt hierbei 101 %, so dass die Kohlenstoffbilanz geschlossen
werden konnte und keine Nebenprodukte aufler den bekannten gebildet wurden.
Das molare Verhéltnis ist hier mit 3,25 mol Propionat pro mol Acetat der bis-
her hochste errechnete Quotient. Das hohe Verhéaltnis ist wahrscheinlich darauf
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zurtickzufithren, dass V. criceti die Laktatkonzentration so rasch wie moglich
reduzieren moéchte und dafiir vermehrt Propionat gebildet wird. Diese Resultate
zeigen, dass eine Mischkultur der beiden Mikroorganismen in der angedachten
Art und Weise funktionieren kann. Somit kann ausgehend von einem sequentiel-
len Prozess hin zu einem kombinierten Fermentationsprozess, durch das paralle-
le Ablaufen der jeweiligen Stoffwechselvorgéinge Zeit eingespart werden. Neben
dem dadurch verminderten zeitlichen Aufwand reduziert sich der Bedarf der
Mengen des Mediums.

Bis dato existiert nur eine vergleichbare Studie von Dietz et al., bei der V. criceti
mit Lactobacillus zaea kombiniert wurde [20]. Allerdings wurde diese Co-Kultur
nicht in einem einzigen Reaktionsraum durchgefiihrt, sondern in einem Reaktor,
der aus zwei Kompartments bestand, die durch eine Membran getrennt waren.
Mit diesem Versuchsaufbau wurde ausgehend von Glucose als Substrat, eine
Produktivitéit von 0,61 g L= h™! bei einem Produkttiter von 27,5 g L™} erzielt.
Im Vergleich wurde eine sehr dhnliche Produktivitédt erreicht, jedoch hier fast
nur die Halfte des in der Literaturstudie erreichten Produkttiters. Allerdings
stellt insbesondere die Membranverbindung des Dialysereaktors ein Hindernis
fiir eine MaBstabsvergroferung dar, da diese den durch das Riihren ausgelosten
Kréaften standhalten muss. In der besprochenen Studie kam es deswegen bereits
im Labormafstab zu einem Reiflen der Membran.

5.4.2 Mischkultur von B. coagulans und V. criceti mit
gekoppelter Elektrodialyse

Nachfolgend sind die Untersuchungen zur Kopplung der Fermentation mit der
Elektrodialyse aufgefiihrt. Bei allen Untersuchungen wurde eine Stromdichte
von 200 A m~2, ein Wechselintervall von 1 min sowie eine Dauer von 2 h pro
Elektrodialysedurchlauf gewahlt.

Zuerst wurde kommerzielle Glucose fir die Kopplung der Fermentation und
Elektrodialyse verwendet. Dazu wurde Glucose vorgelegt und beide Bakterien
von Anfang an in den Reaktor gegeben. Wie in Abbildung zu sehen wurde
6 g L=! Glucose vorgelegt, die sofort zu Laktat verstoffwechselt wurden. Nach-
dem die vorgelegte Konzentration auf 0 abgesunken war und gleichzeitig Laktat
gebildet wurde, begann der Verbrauch von Laktat zu Propionat und Acetat. Die
bereits zu Beginn vorliegende Propionatkonzentration wurde durch die Vorkul-
tur hervorgerufen. Bei 18 h wurde das erste Elektrodialyseintervall gestartet,
und, wie in der unteren Abbildung B zu sehen, Propionat und Acetat aus dem
Reaktionsraum entfernt und in das NaOH Kompartment tiberfiihrt. Nach dem
Betrieb der Elektrodialyse fiir 2 h wurde im Anschluss daran Glucose pulsar-
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Abbildung 5.17: Mischkultur aus B. coagulans und V. criceti mit Glucose als
Substrat. Die roten Pfeile geben die Zeitpunkte der Zugabe
von Glucose an. Der schwarze Pfeil zeigt die Zugabe von V.
criceti in den Reaktor an.

tig in den Reaktor eingebracht (rote Pfeile). Somit wurde insgesamt vier mal
im Nachgang eines Elektrodialysedurchlaufs Glucose in das Reaktionsmedium
hinzugefiigt. Das Laktat, das daran im Anschluss gebildet wurde, wurde sofort
in Propionat und Acetat umgewandelt. Dies kann man daran erkennen, dass
die Laktatkonzentration bei nahezu 0 verblieb, jedoch die Acetat- und Propio-
natkonzentration wiederum anstieg. Danach wird abermals die Elektrodialyse
aktiviert und die organischen Ionen werden entfernt. Dieser Zyklus wurde ins-
gesamt fiinf mal wiederholt, wobei nach dem letzten Durchlaufen der Elektro-
dialyse auf eine erneute Glucosezugabe verzichtet wurde. Wie in Abbildung B
zu sehen, stieg die Propionat- und Acetatkonzentration stufenférmig an. Somit
wurde in jedem Durchlauf inhibierendes Produkt erfolgreich entfernt. Die letz-
te Stufe zeigt jedoch in Abbildung B eine Abnahme der Konzentrationen im
NaOH Kompartment, was darauf zuriickzufiithren ist, dass es zu einer Riickdif-
fusion aufgrund der Konzentrationsdifferenz zwischen NaOH Kompartment und
Reaktor kam. Auffallig war aber, dass es nach der letzten Glucosezugabe bei 50
h zu keiner Wiederaufnahme der Produktion von Propionat und Acetat kommt
und nur Laktat gebildet, aber nicht verbraucht wird. Im Gesamten wurde eine

72



Propionatkonzentration von 14,39 ¢ L™! bei einer Produktivitit von 0,67 g L™}
h~! erreicht. Die Ausbeute von Propionat bezogen auf Glucose betrigt hierbei
0,43 g g~!. Insgesamt konnte die Kohlenstoffbilanz zu 94,1 % geschlossen wer-
den. Diese Abweichung nach unten liegt aber im Rahmen der Messungenauigkeit
der HPLC Messung.

Anschliefend wurde die Prozessfithrung optimiert, so dass die Laktatkonzentra-
tion moglichst niedrig gehalten wurde, um der Substratinhibierung sowie der
Entfernung von Laktat durch die Elektrodialyse vorzubeugen. Dieses Experi-
ment ist in Abbildung dargestellt. Zundchst wurde Glucose mit einer Kon-
zentration von 9 g L™! vorgelegt, wobei V. criceti erst nach 10 h in den Reaktor
eingebracht wurde. Die Glucose wurde innerhalb von 12 h verbraucht und gleich-
zeitig wurde Laktat gebildet, was in einer Konzentration von 8 g L=t resultierte.
Mit Einsetzen des Laktatverbrauchs und des Wachstums von V. criceti begann
die Bildung von Propionat und Acetat bis das Laktat komplett verbraucht war.
Bei 20 h wurde nun das erste Elektrodialyseintervall gestartet, und die beiden
organischen S&uren wurden aus der Fermentationsbrithe entfernt. Nach einer
Dauer von 2 h wurde die Elektrodialyse gestoppt und Glucose pulsartig in den
Reaktor hineingegeben. Die Glucose wurde wieder verbraucht, zu Laktat um-
gewandelt, welches wiederum zu Propionat und Acetat verstoffwechselt wurde.
Wiéhrend der gesamten Fermentationsdauer konnte die Laktatkonzentration bei
nahezu 0 gehalten werden. Trotzdem wurden aber weiterhin Produkte gebildet.
Daraus kann gefolgert werden, dass die angewandte Zufiitterungsstrategie gut
funktioniert und das Problem der Substratinhibierung umgangen werden kann.
Auch in diesem Fall zeigte sich, dass die Zellen von V. criceti einen kurze Zeit-
dauer, wahrend derer sie ohne Substrat sind trotzdem iiberleben kénnen und
nach Substratzugabe das Wachstum und Produktbildung wieder aufnehmen.
Dies ist auch tiber mehrere Zyklen hinweg moglich. Nach dem zweiten Durch-
lauf der Elektrodialyse wurde nur 5 g L=! Glucose zugegeben, so dass nicht zu
viel Laktat gebildet wird, was eine Operation der Elektrodialyse durch das Ent-
fernen des Laktats unwirtschaftlich machen wiirde. Deutlich ist in Abbildung A
das Absinken der Acetat und Propionatkonzentration zu erkennen, was belegt,
dass beide Séuren in das NaOH Kompartment (Diagramm B) iiberfiithrt wurden.
Allerdings ist auffallig, dass wahrend der beiden letzten Elektrodialyseintervalle
deutlich weniger Propionat entfernt wurde als in den beiden Durchgéngen zu-
vor. Dies liegt moglicherweise an der Riickdiffusion der organischen Sauren aus
dem NaOH Kompartment zuriick in das Reaktionsmedium. Insgesamt wird eine
Propionatkonzentration von 8,22 ¢ L™! bei einer Ausbeute von 0,23 g g~! und
einer Produktivitit an Propionat von 0,69 g L= h™! erreicht.

Im Anschluss an die beiden vorangegangenen Untersuchungen mit kommerzi-
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Abbildung 5.18: Fermentation von B. coagulans und V. criceti mit Glucose als
Substrat und gekoppelter Elektrodialyse. Diagramm A: Kon-
zentrationsverlaufe innerhalb des Fermentationsmediums. Die
roten Pfeile geben die Zeitpunkte der Glucosezugabe im An-
schluss an das jeweilige Elektrodialyseintervall (gestrichelte Li-
nien) Diagramm B: Konzentrationsverlaufe im NaOH Kom-
partment der Elektrodialyse
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Abbildung 5.19: Fermentation einer Mischkultur von V. criceti (Zugabe nach
10 h) und B. coagulans mit Glucose als Substrat und gekop-
pelter Elektrodialyse. Diagramm A: Konzentrationsverlaufe in-
nerhalb des Reaktionsmediums. Die roten Pfeile markieren die
Zeitpunkte der Glucosezugabe. Diagramm B: Konzentrations-
verlaufe innerhalb des NaOH Kompartments der Elektrodialy-
se.
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eller Glucose wurde ein glucosereiches Biomassehydrolysat verwendet. Die da-
zugehorigen Verlaufe der Fermentation und Elektrodialyse sind in Abbildung
dargestellt. Hierfiir wurde Glucose mit einer Konzentration von 8,2 g L1
als Substrat vorgelegt und innerhalb von 10 h komplett in Laktat umgewan-
delt. Bereits zu Beginn der Fermentation wurde das Bakterium V. criceti in
das Reaktionsmedium hinzugegeben, so dass nach dem kompletten Verbrauch
der initialen Glucose das daraus gebildete Laktat in Propionat und Acetat um-
gewandelt wurde. Nachdem das Laktat vollstdndig verbraucht wurde, erfolgte
die Entfernung der organischen Sauren durch das REED System fiir 2 h (In-
tervall zwischen den gestrichelten Linien). Wie zu sehen, war vor dem ersten
Elektrodialysevorgang das Laktat komplett verbraucht und zu Propionat und
Acetat umgewandelt. Wahrend des Betriebs wurden Propionat und Acetat ent-
fernt und in das NaOH Kompartment tiberfithrt. Im Anschluss daran wurde das
glucosereiche Hydrolysat in den Reaktor eingebracht. Die zugegebene Glucose
wurde sofort verstoffwechselt und die Produktion von Laktat sowie Propionat
und Acetat setzte wieder ein. Allerdings wurde der néchste Elektrodialysevor-
gang zu frith gestartet, da immer noch Laktat innerhalb des Fermentationsmedi-
ums vorlag und dieses somit entfernt wurde. Jedoch erreichte die Konzentration
von Propionat zu diesem Zeitpunkt bereits inhibierende Werte, so dass eine Ent-
fernung sinnvoll war. Nach diesem Durchlauf der Elektrodialyse wurde so viel
Glucose zugegeben, dass eine Konzentration von 10 g L=! im Reaktor vorlag.
Auch hier erfolgte nach der Zugabe der Glucose sofort deren Verbrach und die
Bildung von Laktat sowie folglich Propionat und Acetat. Der dritte Betrieb der
Elektrodialyse wurde 6 h nach der letzten Glucosezugabe gestartet und Propio-
nat und Acetat entfernt. Allerdings wurde auch ein Teil des Laktats abgetrennt,
so dass Substrat aus dem Reaktor entfernt wurde. Nach dem dritten Durchgang
wurde wieder Glucose hinzugegeben und alle drei Sauren gebildet. Die Gluco-
se wurde wieder komplett verbraucht und vor allem Laktat in groflem Mafle
gebildet, jedoch nur wenig an Propionat und Acetat. Da die Propionatkonzen-
tration nach dem dritten Elektrodialysevorgang immer noch bei iiber 10 g L~*
lag, ist eine Inhibierung von V. cricet? durch Propionat der wahrscheinlichste
Grund fir die geringe Produktbildung zwischen dem dritten und vierten Elek-
trodialysebetrieb. Wéhrend des letzten Durchlaufs der REED ist zu sehen, dass
verglichen mit drei vorangegangen REED Vorgéngen deutlich mehr Laktat aus
dem Reaktor entfernt wurde als zuvor. Dies liegt an der hohen Konzentrati-
on an Propionat von 11,8 ¢ L™!. Bei Betrachtung der Entfernungsraten von
Propionat im Diagramm B fillt auf, dass der Anti-Fouling Mechanismus der
REED in der angedachten Art und Weise funktioniert hat. Im Schnitt wurde
eine Abtrennrate von 1,54 £ 0,09 g L=! h™! erreicht, so dass es zwischen den
einzelnen Vorgingen kaum Unterschiede gab. Dies deutet darauf hin, dass nach
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jedem Wechselvorgang der Elektrodenpolaritat die Deckschicht vollstandig ent-
fernt werden konnte. Dies ist besonders fiir die Verwendung von Hydrolysaten
wichtig. Diese biomassebasierten Hydrolysate beinhalten eine Feststofffraktion
aus Lignin, die nur schwer komplett abgetrennt werden kann. Insofern zeigen
die Ergebnisse, dass der Betrieb der Elektrodialyse trotz der im Hydrolysat
vorhandenen Feststoffe moglich ist. Insgesamt wurde bei der Fermentation eine
Produktkonzentration von Propionat und Acetat von 24,35 g L™! sowie 9,48 g
L~! erzielt. Die Propionatproduktivitit erreichte dabei einen maximalen Wert
von 0,70 g L= h™! mit einer auf Glucose bezogenen Ausbeute von 0,39 g g~ 1.

Im Vergleich mit der Fermentation ohne gekoppelter Elektrodialyse aus Abbil-
dung konnte eine Erhohung der spezifischen Ausbeute an Propionat von
0,35 g g7t zu 0,39 g g~! erreicht werden. Zudem konnte die Produktivitéit von
0,63 g L7t h™! auf 0,70 g L' h™! gesteigert werden. Dies ist im Einklang mit
Ergebnissen aus der Literatur. In einer Studie konnte gezeigt werden, dass die
Anwendung der REED zu einer Steigerung der Ausbeute und Produktivitat an
Butyrat fithrte, das mittels Fermentation aus Glucose und Xylose produziert
wurde [5].

Im Zuge der Weiterentwicklung des Prozesses wurde untersucht, wie sich die
Verwendung eines Mischsubstrates auf die Fermentation auswirkt. Dies ist in
Abbildung zu sehen, wobei die Abbildungen A und B die Konzentrations-
verlaufe im Reaktor und C den Reaktionsverlauf im NaOH Kompartment der
Elektrodialyse zeigt. Als Substrat wurde ein Gemisch aus Xylose und Glucose
verwendet, welches in gleichbleibender Zusammensetzung nach der REED Ope-
ration wieder in den Reaktor eingebracht wurde. Xylose und Glucose wurden
zunachst im Reaktionsraum vorgelegt und sofort zu Laktat verstoffwechselt. Mit
dem Verbrauch der Glucose stieg die Menge an gebildetem Propionat und Ace-
tat an, und die Elektrodialyse wurde gestartet. Hier wurde die Elektrodialyse
etwas zu frith gestartet, da noch nicht alles Laktat umgewandelt war und durch
die Elektrodialyse entfernt wurde. Direkt nach dem ersten Elektrodialyseinter-
vall zwischen 18 h und 20 h wurde das Substratgemisch pulsartig zugegeben.
Anschlieend wurde dieses wieder verbraucht, Laktat und daraus Acetat und
Propionat gebildet. Nachdem alles an Laktat verbraucht war, wurde die Elek-
trodialyse angeschaltet und Propionat und Acetat wie in Abbildung C zu sehen
in das NaOH Kompartment tiberfithrt. Nach der zweiten Elektrodialyse wurde
weniger Substrat zugegeben, um eine Uberproduktion von Laktat zu vermeiden.
Nach der dritten Aktivierung der REED erfolgte die finale Zugabe des Substrats,
das vollstandig verbraucht wurde. Danach wurde die REED zum letzten Mal ak-
tiviert. Wie im letzten REED Intervall zu sehen, wurde auch hier wie im ersten
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Abbildung 5.20:
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Fermentation mit gekoppelte Elektrodialyse einer Mischkultur
von B. coagulans und V. criceti mit einem glucosereichen Bio-
massehydrolysat. Diagramm A: Verlaufe der jeweiligen Kon-
zentrationen innerhalb des Reaktionsmediums. Die roten Pfei-
le geben die Zeitpunkte der Zugabe des glucosereichen Bio-
massehydrolysats an. Die Elektrodialyse wurde innerhalb des
Zeitintervalls markiert durch die gestrichelten Linien aktiviert.
Diagramm B: Konzentrationsverlaufe der organischen Sduren
im NaOH Kompartment der Elektrodialyse
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Abbildung 5.21: Fermentation eines Mischsubstrats aus Glucose und Xylose mit-
tels B. coagulans und V. criceti . Die roten Pfeile geben die Zeit-
punkte an, bei denen ein Gemisch aus Glucose und Xylose wie-
der in den Reaktor eingebracht wurde. V. criceti wurde zu Be-
ginn der Fermentation in den Reaktor gegeben. Abbildung A:
Konzentrationsverldufe der Substrate Glucose und Xylose in-
nerhalb des Reaktionsmediums Abbildung B: Konzentrations-
verldufe der gebildeten organischen Séuren innerhalb des Re-
aktionsmediums Abbildung C: Konzentrationsverlauf der ent-
fernten organischen Saduren im NaOH Kompartment der REED
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Intervall Laktat entfernt. Aufgrund der Konzentration an Propionat und Acetat
vor Beginn des vierten REED Intervalls ist es moglich, dass es zur Produktin-
hibierung kam und deswegen das Laktat nicht vollstandig verbraucht wurde.
Auftillig ist zudem, dass es zwischen Intervall zwei und drei zu einer Diffusion
von Propionat und Acetat aus dem Reaktor in das NaOH Kompartment kommt,
was an der hoheren Konzentration beider Sduren im Reaktor liegt. Anzumer-
ken ist auflerdem, dass die feed Strategie erfolgreich ist, da nur geringe Mengen
an Laktat entfernt werden und wéhrend der Phasen des grofiten Anstiegs an
Propionat kein Laktat entfernt wurde, was bedeutet, dass es zur vollstandigen
Umsetzung von Laktat in Acetat und Propionat kam. Schlussendlich ergibt sich
eine kombinierte Propionatkonzentration von 22,90 ¢ L' bei einer Produkti-
vitat von 0,73 g L™ h™!. Die Ausbeute betrigt hierbei 0,36 g g~!. Allerdings
fallt bei Betrachtung von Abbildung A auf, dass Glucose préferiert gegentiber
Xylose von B. coagulans aufgenommen wird, da zu Beginn und nach allen drei
Zugaben des Substratgemisches die Glucose deutlich schneller verbraucht wird.
Jedoch zeigt sich dadurch aber auch, dass eine Trennung der Zuckermonomere
der Lignocellulose nicht zwingend notwendig ist, da Glucose und Xylose als Ge-
misch fiir die Propionatbildung verwendet werden kénnen.

Fir den spezifischen Energiebedarf ergaben sich Schwankungen zwischen den
vier Intervallen, welche in Abbildung dargestellt sind. Der hier angegebene
Energiebedartf ist bezogen auf Propionat, und zeigt auf wie viel Energie aufge-
wendet wurde, um das Propionat im jeweiligen Intervall aus dem Reaktionsraum
zu entfernen. Zu Beginn betrigt diese Energie 0,040 kWh g~! und sinkt leicht
ab auf einen Wert von 0,038 kWh g~! fiir den dritten Durchlauf. Jedoch ist fiir
den vierten Durchlauf der héchste Wert von 0,058 kWh g~! zu verzeichnen. Der
hohe letzte Wert ist darauf zurtickzufithren, dass mit steigender Fermentations-
dauer eine Erhohung der Biomasse und somit auch der Anzahl der Partikel im
Reaktionsvolumen eintritt. Deswegen ist die Deckschichtbildung auf den Mem-
branen ausgepragter und der Widerstand innerhalb des 1 min Intervalls steigt
schneller an als bei den drei vorhergehenden Durchgédngen. Aufgrund der Ein-
stellung des Potentiostaten ist somit eine Erhéhung der Spannung vonnéten,
um die Stromstérke konstant zu halten, was in einer gesteigerten notwendigen
Leistung resultiert. Die Abnahme von der ersten zum dritten Intervall ldsst sich
dadurch erkléren, dass durch die Verteilung der Ladungstrager zwischen NaOH
Kompartment und Reaktionsraum der Stromfluss verbessert wird und somit ei-
ne geringere Spannung eingestellt werden kann, um die Stromstarke konstant
zu halten.

Des Weiteren ist in Abbildung der Verlauf des Widerstandes wéahrend der
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Abbildung 5.22: Spezifischer Energiebedarf des jeweiligen Elektrodialysedurch-
gangs aus Abbildung |5.21

Operation der Elektrodialyse aufgezeichnet. Der Widerstand wird aus der ange-
legten Spannung und der daraus resultierenden Stromstérke des Potentiostaten
ermittelt. Wie bei allen vier Verldufen zu sehen, erfolgt zunéchst ein rascher
Abfall des Widerstandes, bis dieser einen Verlauf &hnlich einer Schwingung an-
nimmt. Der rasche Abfall zu Beginn ist darin begriindet, dass der Potentiostat
die Spannung herunter regelt, dass heifit mit einer zu hohen Spannung beginnt
und diese dann reduziert, bis die eingestellte Stromstarke erreicht ist. Dadurch
ist die Spannung zu Beginn fiir kurze Zeit hoher als bendtigt und ebenso der Wi-
derstand. Auflerdem sind zu Beginn die Ladungstriager in den beiden Kammern
der Elektrodialyse noch zu ungleich verteilt, so dass der Ladungstransport mit
einer erhohten Spannung sicher gestellt wird. Das dynamische Pendeln entsteht
durch das Wechseln der Polaritiat der Elektroden. Nach einem Umschaltvor-
gang bildet sich eine Deckschicht auf den Membranen, was zu einem erhéhten
Spannungsbedarf, der zu einem hoheren Widerstand fiihrt. Nach dem Wechsel-
vorgang sinkt die Spannung ab, da die Deckschicht entfernt wurde, so dass auch
die benotigte Spannung absinkt. Die Deckschicht bildet sich jedoch wieder neu,
somit steigt in der Folge der Widerstand wieder an. Dadurch entsteht der Verlauf
ahnlich einer Schwingung, bei welcher der Widerstand um einen Mittelwert pen-
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Abbildung 5.23: Verlaufe des Widerstandes der vier Elektrodialysevorgange aus
Abbildung [5.21

delt. Bei Betrachten der Verldufe aus Abbildung [5.23] fallt bei den Verlaufen der
griinen und tiirkisen Linien auf, dass wahrend der Elektrodialyse immer wieder
der Ausgangswert des Widerstandes nach dem Umschalten erreicht wird, was
darauf hindeutet, dass sich die Deckschicht bei jedem Mal entfernen lasst und
keine irreversibler Widerstand durch Fouling hervorgerufen wird. Lediglich der
erste Verlauf (rote Linie) zeigt, dass es wihrend der REED zu einem Anstieg des

Widerstands kam, der danach aber wieder absank und sich nahezu dem Niveau
der drei anderen REED Durchléufe anglich.

5.4.3 Fazit der Produktion von Propionsaure mittels
Mischkulturen

Zusammenfassend ist festzustellen, dass die Elektrodialyse erfolgreich mit der
Fermentation der Mischkultur verbunden werden konnte und dadurch die Pro-
duktinhibierung vermieden werden konnte. Bei allen durchgefithrten Entwick-
lungsschritten zeigte sich, dass die organischen Sauren entfernt werden konnten.
Allerdings ist dafiir besonderes Augenmerk auf die Zugabe des Substrats zu le-
gen, so dass vor dem Betrieb der Elektrodialyse moglichst kein Laktat mehr
im Reaktionsraum vorhanden ist, da ansonsten Substrat fiir V. criceti entfernt
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werden wiirde. Die ist jedoch iiber die pulsartige Zugabe von frischem Substrat
durchfithrbar. Durch die bekannte Bildungs- beziehungsweise Verbrauchsrate
des Laktats kann somit der Zeitpunkt, der optimal ist fiir den Betrieb der Elek-
trodialyse, gut abgeschitzt werden. Eine kontinuierliche Zugabe von Substrat
wiirde dazu fiithren, dass das gebildete Laktat dauerhaft entfernt wiirde und V.
criceti sich in einem stédndigen Zustand der Substratinsuffizienz befinden wiirde.
Weiter zeigte sich, dass sich die Polaritatswechselfunktion der Elektrodialyse
dazu eignet, das bei Membranprozessen vorherrschende Problem des Fouling zu
beseitigen. Dies ist von Vorteil, da ansonsten durch die Zunahme der Biomasse-
konzentration durch Zellwachstum das Risiko fiir das Verblocken der Membranen
erhoht wiirde. Jedoch nimmt mit zunehmender Biomassebildung der Widerstand
der Elektrodialyse zu, da dadurch die Deckschichtbildung ausgepragter wird.
Allerdings konnte die gewtlnschte Stromdichte aufrechterhalten werden. Hierfir
muss aber zwangslaufig ein hoherer Energiebedarf in Kauf genommen werden.

5.5 Verwendung von lignocellulosebasierten
Hydrolysaten

Neben der Verwendung von kommerziell erhaltlichen Zuckern, die in definierter
Reinheit (ca. 99 %) erhéltlich sind, wurde die Nutzbarkeit von Hydrolysaten
untersucht. Problematisch war hierbei der Feststoffanteil in der Hemicellulose-
fraktion, der nach der Hydrolyse ausfillt. Zudem werden durch die harschen
Bedingungen der Behandlung des lignocellulosebasierten Rohstoffes Nebenpro-
dukte gebildet, die toxisch auf Mikroorganismen wirken, darunter Furfural und
5-Hydroxymethylfurfural (5-HMF).

5.5.1 Glucose- und xylosereiche Biomassehydrolysate

Zunachst wurde ein glucosereiches Hydrolysat untersucht, welches zu Laktat
umgewandelt werden sollte. Dafiir wurden 43 g L™! an Glucose vorgelegt und
insgesamt noch vier weitere Male dieses Hydrolysat pulsartig in den Reaktor
eingebracht (schwarze Pfeile). Wie in Abbildung gut zu erkennen ist, nahm
die Glucosekonzentration nach einer kurzen Adaptionszeit von ca. 3 h rasch
ab und parallel dazu wurde Laktat gebildet. Im Zuge der Laktatbildung stieg
auch die OD und somit die Biomassekonzentration stark an. Die Produktivitat,
die zu Beginn erreicht wurde, betrigt 6,64 ¢ L™! h™! fiir den Zeitraum vor
der ersten Glucosezugabe. Auffallig ist jedoch, dass trotz der Verfiigbarkeit von
Laktat die Produktivitat im Vergleich zu der ersten Produktionsphase bis 8 h
Fermentationszeit deutlich abnahm. So betragt die Produktivitidt zwischen 8
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h und 144 h 1,73 ¢ L= h™!, was eine deutliche Abnahme im Vergleich zum
ersten beschriebenen Zeitraum darstellt. Zudem sank die OD von 9 auf 7 bei
28 h ab was darauf hindeutet, dass Zellen abgestorben sind, und zwar mehr
als durch Zellteilung entstanden sind. Die Laktatproduktion setzte sich nach
Zugabe von Glucose bei 25 h fort, was an der steigenden Laktatkonzentration
und der OD feststellbar ist. Die OD erreicht dabei einen Wert von 8 und verblieb
danach nahezu konstant. Auch nach der zweiten Zugabe von Glucose bei 32 h
stieg die Laktatkonzentration nicht mehr in dem Mafle an, wie zu Beginn der
Fermentation. So betragt die Laktatproduktion nach 14,4 h nur noch 0,38 g
L~! h~!. Méglicherweise lag zum Ende der Fermentation eine Inhibierung durch
unbekannte Stoffe in dem Biomassehydrolysat vor, da eine Produktinhibierung
durch Laktat in den vorangegangen Experimenten mit kommerzieller Glucose
nicht festgestellt werden konnte. Wie in Abbildung zu sehen, wurde dort
eine Konzentration von iiber 90 g L~! ohne feststellbare Inhibierung erreicht.
Zudem wurde das Hydrolysat vor der Benutzung durch den Projektpartner um
den Faktor 5 eingedampft, wodurch ebenso toxische Nebenprodukte konzentriert
wurden. Die inhibierenden organischen Sauren sowie 5-HMF und Furfural lagen
bei diesem Hydrolysat nicht in einer Konzentration vor, welche die Annahme
fertigt, dass diese fiir die Inhibierung am wahrscheinlichsten sind.

Insgesamt wurde eine Ausbeute von 0,99 g g~! erreicht und die Kohlenstoffbi-
lanz ist mit 97 % nahezu geschlossen. Die nicht vollstandige Riickgewinnung des

Kohlenstoffs ist hierbei wahrscheinlich mit dem tublichen Fehler bei der HPLC
Messung zu begriinden.

Das gleiche Hydrolysat wie in Abbildung wurde fiir die Bildung von Pro-
pionat verwendet. Dafiir wurde zuerst die darin enthaltene Glucose zu Laktat
transformiert und dieses anschliefend weiter zu Acetat und Propionat, darge-
stellt in Abbildung [5.25] Dazu wurde Glucose im Reaktor vorgelegt und B.
coagulans inokuliert. Wie zu erkennen, setzt die Bildung von Laktat nach ei-
ner kurzen Adaptionszeit ein, und parallel dazu wurde die vorhandene Glucose
aufgenommen und verstoffwechselt. Insgesamt wurde, zusétzlich zu der vorge-
legten Konzentration an Glucose von 9 ¢ L™!, zweimal pulsartig das glucoserei-
che Biomassehydrolysat in den Reaktor eingebracht (schwarze Pfeile). In beiden
Fallen wurde nach der Zugabe des Substrats dieses sofort aufgenommen und in
Laktat transformiert. Nach der ersten Zugabe ist deswegen ein kurzes Anstei-
gen der Laktatkonzentration zur verzeichnen. Dies ist nach der zweiten Zugabe
nicht erkennbar. Dies liegt daran, dass das gebildete Laktat sofort aufgenom-
men wurde, da sich die Zellen von V. criceti dort in der Phase der stéarkten
metabolischen Aktivitdt befinden, was durch die rasche Zunahme der Acetat-
und Propionatkonzentration gekennzeichnet ist. Aufféllig ist jedoch, dass trotz
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Abbildung 5.24: Kultivierung von B. coagulans mit einem glucosreichen Hydro-
lysat aus lignocellulosebasierter Biomasse zur Produktion von
Laktat. Die schwarzen Pfeile reprasentieren die Zeitpunkte der
pulsartigen Zugabe des Hydrolysats in den Reaktionsraum

des Vorhandenseins von Glucose diese nicht weiter konsumiert wurde, sondern
nach der zweiten Zugabe und dem anschlieBenden Verbrauch bei einem Wert
von 1,82 g L=t verblieb. Nach der ersten Bildung von Laktat wurde V. criceti
in den Reaktor hinzugegeben. Im Anschluss an die nachfolgende Adaptionszeit
von circa 10 h, startete die Produktion von Acetat und Propionat. Die Pro-
duktivitat zwischen der Fermentationszeit von 30 h und 38 h betragt 1,09 g
L=! h=! fiir Propionat und 0,58 g L= h™! fiir Acetat. Final wurden Titer an
Propionat und Acetat von 10,16 g L~! und 5,37 g L™! erreicht. Die erzielte
Propionatausbeute betrigt 0,49 ¢ g~!. Die Kohlenstoffbilanz konnte zu 94,4 %
geschlossen werden, was im Rahmen der iiblichen Ungenauigkeit, hervorgeru-
fen durch die Messung mit der HPLC, liegt. Da dieses Hydrolysat eine starke
Farbung besitzt, war es vonnoten, die Proben entsprechend zu verdiinnen, um
Hintergrundrauschen zu eliminieren. Durch die Verdiinnung entsteht allerdings
fiir diese Proben eine Fehlerquelle, die besonders durch das Multiplizieren mit
dem jeweiligen Faktor, bedingt durch die Verdiinnung, in den Vordergrund tritt.

Nach den glucosereichen Hydrolysaten wurden xylosereiche Hydrolysate unter-
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Abbildung 5.25: Kultivierung von B. coagulans und V. criceti mit einem glu-
cosreichen Hydrolysat aus lignocellulosebasierter Biomasse zur
Produktion von Propionat mittels Laktat als Zwischensubstrat.
Der blaue gestrichelte Pfeil zeigt die Zugabe von V. criceti an.
Die schwarzen Pfeile die pulsartige Zugabe des Hydrolysats in
den Reaktionsraum.

sucht, wobei zunachst die Umwandlung der Xylose zu Laktat durchgefiihrt wur-
de und im Anschluss daran die Umwandlung der Xylose zu Propionat tiber Lak-
tat. Hierfiir wurde ein konzentriertes Hydrolysat verwendet, das ausschliellich
Xylose als Kohlenstoffquelle enthalt. Wie zu erkennen, wurde eine Xylosekon-
zentration von 40 g L™! im Reaktor vorgelegt. Dabei erfolgte in den ersten 20 h
nur eine geringe Zunahme an Laktat, aber ein ausgepragter Anstieg der OD, das
heifit die Zellen von B. coagulans vermehrten sich stetig, es erfolgte aber keine
Bildung von Laktat. Hier ist wie zu erwarten eine ausgeprigte Adaptionszeit
der Zellen im Vergleich zu der kurzen Adaptionszeit in feststellbar. Dies
lasst auch hier den Schluss zu, dass Xylose nicht das préferierte Substrat von B.
coagulans ist. Erst nach ca. 24 h Fermentationszeit ist eine rasche Abnahme der
Xylose zu verzeichnen, einhergehend mit der Bildung von Laktat. Nachdem die
Xylosekonzentration auf nahezu 0 abgesunken war, wurde einmal pulsartig Xy-
lose zugegeben (schwarzer Pfeil). Im Anschluss daran wurde die Xylose nahezu
vollsténdig verbraucht, so dass lediglich eine Restkonzentration von 1,29 g L~}
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verblieb. Wéahrend der Phase der grofiten Zunahme an Laktat zwischen 18 h und
24 h betriagt die maximale Produktivitdt 0,70 g L= h™!. Final wird dabei eine
Konzentration von 24,93 g L~! Laktat mit einer Ausbeute von 0,55 g g~ erzielt.
Die Kohlenstoffbilanz konnte nicht geschlossen werden, da sich hierbei lediglich
eine Wiederfindung von 56 % errechnete. Es konnten allerdings analytisch kei-
ne bekannten Nebenprodukte, wie beispielsweise organische Sauren, festgestellt
werden. Auflerdem ist die geringere Ausbeute von 0,55 g g~! im Vergleich zu
0,99 g g~! bei Glucose auffillig.

In der Literatur werden bei der Lakatatgewinnung mittels B. coagulans und
Xylose aus Lignocellulose grundsétzlich hohere Produktivitdten und Ausbeuten
erzielt. So konnte aus Resten von Zuckerrohr eine Ausbeute von 0,87 g Laktat
pro g Xylose erzielt werden bei einer Produktivitdt von 1,7 ¢ L~ h™! [3]. Ye et
al. erzielten eine Ausbeute von 98 % und eine Produktivitéit von 4,4 ¢ L=! h™!
mit einem Hydrolysat aus lignocellulosehaltigen Resten der Palmoélproduktion
[90]. Ouyang et al. erreichten dabei sogar die maximal theoretische Ausbeute
von 100 % bei einer Produktivitit von 1,04 ¢ L' h™!, ausgehend von Xylose,
die aus Maisstroh gewonnen wurde [59].
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Abbildung 5.26: Kultivierung von B. coagulans zur Laktatgewinnung aus einem
xylosereichen Biomassehydrolysat. Der schwarze Pfeil gibt den
Zeitpunkt der zuséatzlichen Substratzugabe an.
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Fiir die Propionatproduktion mittels Mischkultur aus Xylose wurde eine Kon-
zentration an Xylose von 13,05 g L™! vorgelegt. Zum Zeitpunkt von 31 h erfolgte
die Zugabe von V. criceti . Dies ist in Abbildung durch einen blauen Pfeil
dargestellt. Das dabei verwendete Hydrolysat war dasselbe wie in Abbildung[5.26|
und wurde einmal zusétzlich in den Reaktor eingebracht (schwarzer Pfeil). Nach
kurzer Adaptionszeit erfolgte die Aufnahme von Xylose und daraus resultierend
die Freisetzung von Laktat durch B. coagulans. Hierbei wurde eine maximale
Laktatkonzentration von 12,48 g L™! erzielt. Wie in dem Diagramm zu erken-
nen, wurde dabei nahezu die gesamte vorgelegte Xylose in Laktat umgewandelt.
Nach der Zugabe von V. criceti und der anschlieBenden Adaptionsphase von V.
criceti erfolgte die Aufnahme von Laktat durch diese Mikroorganismen, und die
Produktion von Propionat und Acetat setzte ein. Wie an dem steilen Anstieg
der Xylosekonzentration bei 47 h Fermentationszeit zu erkennen, wurde zu die-
sem Zeitpunkt Xylose pulsartig in den Reaktor eingebracht (schwarzer Pfeil).
Daran anschlieflend erfolgte kein Anstieg der Laktatkonzentration mehr, sondern
nur von Propionat und Acetat. Da jedoch Xylose aufgenommen wurde, lasst dies
den Schluss zu, dass das gebildete Laktat sofort verbraucht wurde und deswegen
nicht im Reaktionsmedium kumuliert. Die erzielten Produkttiter an Propionat
und Acetat betragen dabei 12,2 ¢ L=! und 7,5 g L=! mit einer Ausbeute von
0,54 g ~! fiir Propionat und 0,33 g g~ ! fiir Acetat. Die zu verzeichnende Produk-
tivitiat betrigt fiir Propionat 0,61 g L~ h™! und 0,35 g L=! h~! fiir Acetat. Die
Bilanzierung des Kohlenstoffs ergibt eine Wiederfindungsrate von 103 %. Dieser
Uberschuss kann durch die hohe Konzentration an Komplexbestandteilen des
Mediums (siehe Tabelle sowie im Rahmen der HPLC Messung durch die
iibliche Ungenauigkeit begriindet werden.

5.5.2 Simultane Verzuckerung und Fermentation

Fir die gleichzeitige Verzuckerung und Fermentation wurde die Enzymlosung
HTec2 (Novozymes, Déanemark) verwendet, die die Oligomere der Hemicellulose
in die Monomere, in diesem Fall Xylose, spalten. Dazu wurde die Fermentation
zuerst bei 50 °C betrieben, da dies neben B. coagulans auch fir die Hydro-
lyse die optimale Temperatur darstellt. Nach Zugabe von V. criceti bei einer
Fermentationszeit von 30 h wurde die Temperatur auf 37 °C reduziert.

Wie in Abbildung[5.28 zu sehen, liegt bereits vor der Fermentation eine Konzen-
tration von 7,1 g L™! an Xylose vor. Dies liegt daran, dass das Hydrolysat nicht
ausschliellich nur aus den Oligomeren bestand, sondern an dem Umstand, dass
bereits durch die Vorbehandlung zur Lignocellulosetrennung Xylosemonomere
freigesetzt wurden. Die Enzymlosung fiir die Hemicellulosehydrolyse wurde di-
rekt nach der Inokulation des Reaktors mit B. coagulans hinzugegeben. Nach
kurzer Zeit begann die Spaltung der Hemicellulose, Xylose wurde freigesetzt
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Abbildung 5.27: Kultivierung von B. coagulans und V. criceti mit einem xylo-
sereichen Hydrolysat aus lignocellulosebasierter Biomasse. Die
Zugabe von V. criceti erfolgte nach 30 h (blauer Pfeil) sowie die
zusatzliche Zugabe des Xylosehydrolysats bei 47 h (schwarzer
Pfeil).

und Laktat gebildet. Durch das Ausfallen eines Feststoffkomplexes, konnte eine
zuverldssige Messung der optischen Dichte nicht mehr durchgefithrt werden. Be-
reits nach kurzer Zeit stieg die Laktatkonzentration merklich an, was bedeutet,
dass die enzymatische Spaltung der Oligomere erfolgte, da nur die Monomere
von B. coagulans in Laktat umgewandelt werden kénnen. Hierbei wurde ei-
ne maximale Konzentration an Laktat von 16,06 g L™! erreicht. Nachdem die
gesamte Menge an initialen Oligomeren verbraucht war, verblieb die Laktatkon-
zentration nahezu konstant und nahm erst nach der Adaptionszeit von V. criceti
merklich ab. Mit dem Verbrauch des vorhandenen Laktats ging die Bildung von
Propionat und Acetat einher. Dies geschah mit Produktivititen von 0,57 g L~*
h~! fiir Propionat und 0,41 g L=' h™! fiir Acetat. Nach einer Fermentations-
dauer von 47,3 h wurde pulsartig wieder Oligomerlosung hinzugegeben, diese
enzymatisch hydrolysiert, zu Laktat umgewandelt und direkt zu Propionat und
Acetat verstoffwechselt. Dies ist aus dem Verlauf der Xylosekonzentration nicht
direkt ersichtlich, da diese nahezu konstant bleibt und ebenso die Laktatkon-
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zentration weiter abnimmt. Allerdings ist aus der Kohlenstoftbilanz, die mit 97
% nahezu geschlossen werden konnte, die Schlussfolgerung zu ziehen, dass auch
die zusatzlich eingebrachte Oligomerlosung vollstandig hydrolysiert und kom-
plett verstoffwechselt wurde. Insgesamt wird dabei eine Ausbeute an Propionat
und Acetat von 0,49 g g7! und 0,40 g g~* bezogen auf Xylose erreicht. Die fi-
nalen Produkttiter betragen 8,89 g L™ fiir Propionat und 7,21 g L™! fiir Acetat.
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Abbildung 5.28: Simultane Verzuckerung und Fermentation einer Oligo-
merlosung aus Xylosemonomeren mittels B. coagulans und V.
criceti . Die Zugabe von V. criceti erfolgte nach 30 h (schwar-

zer Pfeil). Die zusatzliche Zugabe an Oligomerlosung erfolgte
nach 47 h (blauer Pfeil).

Dieses Ergebnis zeigt, dass die Moglichkeit der gleichzeitigen Verzuckerung und
Fermentation (SSF - simultaneous saccharification and fermentation) gegeben
ist, allerdings resultiert die enzymatische Hydrolyse in einer Bildung von Fest-
stoffen. Dies ist in zu erkennen. Eine Probe von 2 mL wurde zentrifugiert,
wobei der unlésliche Rest im Reaktionsgefafi nach Verwurf der Fliissigphase
verbleibt. Die durch mikrobielles Wachstum entstandene Masse ist, verglichen
mit dem restlichen Feststoff, verschwindend gering. Diese ist innerhalb des roten
Kreises in zu erkennen. Nach Analyse des Feststoffes durch das Zentrallabor
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Abbildung 5.29: Ausgefallener Feststoff nach enzymatischer Hydrolyse der Oli-
gomerlosung aus Hemicellulose

der Technischen Universitat Hamburg zeigte sich, dass der Grof$teil des Feststof-
fes aus stickstoffreichen Verbindungen bestand, was darauf schlieffen lasst, dass
ein Teil des Hydrolyseenzyms komplexiert ausfillt. Daraus ergibt sich, dass eine
Kombination von SSF und Elektrodialyse nicht zweckméfig ist, da der ausfallen-
de Feststoff zum Verblocken der Membranen fiihren wiirde und somit ein Betrieb
nicht moglich wére. Allerdings ist die Moglichkeit gegeben, dieses Verfahren des
SSF mit dem Ziel der Laktatbildung anzuwenden. Das gewonnene Laktat ver-
bleibt in der fliisssigen Phase und kann nach einer Feststoffabtrennung entweder
als Substrat fiir die Produktion von organischen Séduren verwendet werden, wie
in Abbildung |5.15| gezeigt, oder selbst als Zielprodukt dienen.

Bisher existiert nur eine Studie dariiber wie SSF im Zusammenhang mit der
Propionsauregewinnung angewandt wurde. Dabei verwendeten Sabra et al. ein
Mehlhydrolysat, das mit Hilfe des Enzyms Glucoamylase die Glucosemonomere
freisetzte [73]. Die entstandenen Glucosemonomere wurden im Anschluss von
Lactobacillus zaea in Laktat umgewandelt, welches von V. criceti zur Produk-
tion von Propionat genutzt wurde. Die erzielte Produktivitit von 0,24 g L1
h~! liegt dabei deutlich unter der hier erzielten Produktivitit, allerdings wurde
mit 19,4 ¢ L~! ein erkennbar héherer Produkttiter erzielt. Bei hoherer Enzym-
konzentration konnte die Produktivitit auf 0,43 g L™ h™! gesteigert werden.
Dadurch verringerte sich aber der Titer zu 14,5 g L.

Im Vergleich mit den Ergebnissen aus Abbildung [5.28 wurde zwar hier ein ge-
ringerer Titer erreicht, allerdings trotz Xylose als Kohlenstoffquelle eine hohere
Propionatproduktion im Vergleich zu Glucose als Substratquelle. Somit zeigt
sich, dass die SSF als Kombination mehrere Schritte eine Alternative zu den
getrennten Prozessen der enzymatischen Hydrolyse und Fermentation darstellt.
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Jedoch erlaubt die Feststoftbildung keine Verwendung membranbasierter Trenn-

verfahren als ISPR Technik.

5.5.3 Fazit der Produktion von Milchsaure und Propionsaure
aus Biomassehydrolysaten

Das glucosereiche Hydrolysat stellte sich als geeignet fiir die Produktion von
Laktat heraus, da mit einer Ausbeute von 0,99 g Laktat pro g Glucose na-
hezu das theoretische Maximum erreicht wurde. Jedoch wird im Vergleich zu
kommerzieller Glucose nicht annihernd ein Produkttiter von 90 g L~! erreicht.
Zudem flacht die Produktivitat in Abbildung merklich ab, obwohl Glucose
vorhanden war. Am naheliegendsten ist in diesem Fall eine Inhibierung durch
unbekannte Storstoffe, die bei der Trennung der Lignocellulose entstehen, die
dann in dem glucosereichen Hydrolysat vorhanden sind. Ein solche Stoff, der
entstehen kann ist die Galacturonséure. In Experimenten zeigte sich dabei, dass
eine Totalinhibierung der Fermentation ab einer Konzentration von 4 g L~}
auftritt. In der darauffolgenden Fermentation mit diesem Hydrolysat und der
Addition von V. criceti ist dies moglicherweise ebenfalls der Grund fiir die nicht
vollstandige Aufnahme der vorhandenen Glucose. Dies ist besonders auffallig im
Fermentationszeitraum bevor V. criceti in den Reaktor eingebracht, da trotz des
Vorhandenseins von Glucose diese nicht aufgenommen wird und deswegen die
Laktatkonzentration zwischen 15 h und 25 h konstant bleibt. Erst im Anschluss
an die pulsartige Zugabe von Glucose steigt diese wieder an.

Der Vergleich der Fermentation des Xylosehydrolysats aus Abbildung mit
der Fermentation aus Abbildung zeigt, dass der Produkttiter an Propionat
im ersten Fall mit 12,2 ca. 25 % hoher ausfallt als bei der SSF Fermentation
mit 8,89 g L!. Bei Betrachtung der Ausbeute ist dies ebenfalls zu verzeichnen,
dass diese beim Xylosehydrolysat hoher ist, als bei der SSF Fermentation. Dies
lasst darauf schliefen, dass der hohe Feststoffanteil, der wéahrend der SSF Fer-
mentation entsteht, inhibierend auf die Mikroorganismen wirkt und somit beide
Parameter verringert werden. Dies lasst sich auch anhand der Betrachtung der
Xylosekonzentration wahrend des SSF Experiments erklaren, da eine Restkon-
zentration von Xylose von 2 g L~'im Reaktor verbleibt und nicht mehr zu Lak-
tat umgewandelt wird. Jedoch zeigt sich, dass in beiden Féllen die zusétzliche
Zugabe von Substrat wéihrend der Fermentation moglich ist, da beispielsweise
in Abbildung die Zellen von B. coagulans sich iiber einen lingeren Zeit-
raum ohne Substrat befinden, dass jedoch nach Zugabe von Xylose diese sofort
verstoffwechselt wird. Im Fall des SSF Versuchs wird ersichtlich, dass die en-
zymatische Hydrolyse einsetzt, sobald Oligomerlésung zugesetzt wird und dass
durch die Fermentation dadurch keine Hemmung der Hydrolyse eintritt. Schlus-
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sendlich konnte gezeigt werden, dass eine gleichzeitige Hydrolyse und Fermenta-
tion der Xylosemonomere moglich ist, was die Moglichkeit eroffnet diese beiden
Produktionsschritte zu kombinieren. Allerdings ist in diesem Fall zu bedenken,
dass eine Kopplung mit jeglicher membranbasierten in-situ Produktentfernungs-
technik wenig sinnvoll erscheint, da wegen des hohen Feststoffanteils, der sich
wéahrend dieses Produktionsvorganges bildet, die Membranen sofort verblocken
wiirden.

5.6 Produktion mittelkettiger organischer Sauren

Die gleiche Plattformtechnologie wurde weiterfithrend benutzt, um auch mittel-
kettige organische Sduren zu produzieren. Dafiir wurden verschiedene definierte
Mischkulturen und Substrate verwendet. Zuerst wurde eine Kohlenstoffquelle zu
Laktat verstoffwechselt, das im Anschluss daran von einem zweiten Bakterium
aufgenommen wurde und daraus mittelkettige organische Séuren produzierte.
In den nachfolgenden Untersuchungen wurde fiir die Produktion der Milchsaure
entweder B. coagulans oder P. pentosaceus verwendet. Diese wurden mit den Mi-
kroorganismus M. cerevisiae gekoppelt, das aus Laktat mittelkettige organische
Sauren produzieren kann. Zu beachten ist bei den folgenden Untersuchungen
die verlangerte Adaptionszeit der Laktatbildner im Vergleich zu den vorange-
gangenen Experimente. Dies liegt daran, dass M. cerevisiae nur bis zu einer
Temperatur von 30 °C kultiviert werden kann, so dass, fir die Mischkultur, die-
se Temperatur ebenfalls nicht tiberschritten werden durfte.

Fir die Untersuchungen zur Produktion von mittelkettigen organischen Sduren
wurde am Anfang kommerziell erhéltliche Glucose verwendet. Beide Mikroor-
ganismen wurden bereits zu Beginn der Fermentation in den Reaktor gegeben.
Das daraus resultierende Experiment ist in Abbildung zu sehen. Im oberen
Diagramm sind dabei Glucose und Laktat als Substrat beziehungsweise Zwi-
schensubstrat aufgezeichnet. Wie zu erkennen, wurde Glucose zu Laktat ver-
stoffwechselt, jedoch wurde nicht die gesamte Glucose verwendet, sondern es
verblieb eine Restkonzentration von 12,31 g L~! im Reaktionsraum, bevor Glu-
cose noch einmal zuséatzlich zugegeben wurde.

Nachdem Laktat bis zu einer Konzentration von 7,46 g L=! gebildet wurde,
wurde diese im Anschluss kontinuierlich verbraucht. Im unteren Diagramm von
Abbildung sind die Verlaufe der Konzentrationen an organischen Saur-
en innerhalb des Reaktors zu sehen. Dabei ist eine Konzentration von 1,0 g
L=! und 4,0 g L=! an Acetat und Propionat bereits zu Beginn der Fermenta-
tion vorgelegt. Dies dient dazu, das Wachstum von M. cerevisiae zu férdern,
da beide organischen Sauren als Elektronenakzeptor dienen und somit die Bil-
dung von Butyrat sowie Valerat und Caproat gefordert wird. Zunéachst stieg die
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Produktion von Propionat durch M. cerevisiae bis 40 h Fermentationszeit an,
anschliefend wurde es verbraucht. Wie in oberem und unterem Diagramm zu
sehen, wurde Glucose und Acetat pulsartig nach 41 h Fermentationszeit in den
Reaktionsraum eingebracht (roter und oranger Pfeil). Hiernach wurden beide
Substanzen aufgenommen, was an der Abnahme der Glucose- und Acetatkon-
zentration feststellbar ist. Im Fall von Propionat war der Verbrauch nicht so
deutlich zu erkennen, da das gebildete Propionat zu Valerat verlangert wurde,
jedoch aus der Aufnahme von Laktat durch M. cerevisiae auch nachgebildet
wurde. Wie ebenfalls zu erkennen, ging die Phase des starksten Wachstums von
Butyrat einher mit dem Verbrauch von Acetat. Butyrat wurde dabei aus zwei C2
Korpern gebildet. Die Kettenverldngerung von Butyrat zu Hexanoat fiel nicht
so sehr ins Gewicht, dass dies anhand des Konzentrationsverlaufs an Butyrat
erkennbar wére, da Hexanoat aus Butyrat und einem C2 Korper gebildet wird.
Schlussendlich wurden Konzentrationen an Butyrat, Valerat und Hexanoat von
440 gL', 1,66 g L7! und 0,45 g L ™! erreicht. Die jeweiligen Produktivitéiten
betragen 0,18 g L~'h~!fiir Butyrat, 0,05 g L=' h~! fiir Valerat und 0,016 g L~*
h=! fiir Hexanoat.

Auffillig ist hierbei, dass die Konzentration an gebildeter organischer Saure mit
steigender Kettenldnge abnimmt. Dies liegt daran, dass fiir jede Verlangerung
wiederum Energie verbraucht werden muss und die Inhibierung mit steigender
Hydrophobizitit-bedingt durch die Lange der hydrophoben Kette-zunimmt.

Dieses Resultat zeigt bereits, dass die Laktatplattform erweitert werden konnte
und somit auch langerkettige organische Sduren produziert werden kénnen. Als
néchster Schritt wurde als Substrat eine glucosereiche Hydrolysatlosung aus Li-
gnocellulose verwendet. Diese wurde zunéchst im Reaktor vorgelegt und direkt
wie in Abbildung zu sehen zu Laktat umgewandelt. Bereits zu Beginn wur-
den hierbei beide Mikroorganismen in den Bioreaktor gegeben. Wie im unteren
Diagramm von Abbildung zu sehen sind auch hier Acetat und Propionat
vorgelegt, um das Wachstum von M. cerevisiae zu férdern und die Valerat- und
Butyratausbeute zu erhéhen. Die Glucose wurde nach einer Adaptionszeit von
ca. 20 h zu Laktat umgewandelt und eine Laktatkonzentration von 12,54 g L=}
nach 30 h erreicht. Im Anschluss daran wurde Laktat verbraucht und die Pro-
duktion von Butyrat, Acetat und Propionat setzte ein.

Nach einer Fermentationszeit von 41 h und 46 h wurde eine Mischung aus Glu-
cose, Acetat und Propionat pulsartig zugegeben. In beiden Féllen ist zu er-
kennen, dass Glucose, Acetat und Propionat unmittelbar aufgenommen wurden
und zu Butyrat und Valerat verstoffwechselt wurden. Die dabei aufgenommene
Glucose wurde direkt zu Laktat umgewandelt und anschlieBend von M. cerevi-
siae genutzt, um die Kettenverlangerunsreaktion zu bewerkstelligen. Deswegen
war nach beiden Zugaben an Glucose keine merkliche messbare Zunahme der
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Abbildung 5.30: Mischkultur aus B. coagulans und M. cerevisiae mit Glucose
als Substrat. Diagramm A: Konzentrationsverlauf von Glucose
und Laktat im Reaktionsmedium. Der rote Pfeil gibt den Zeit-
punkt an, an welchem zuséatzlich Glucose in das Fermentations-
medium gegeben wurde. Diagramm B: Konzentrationsverlédufe
der organischen Sauren. Der orange Pfeil gibt den Zeitpunkt
an, zu welchem zusatzlich Acetat in den Reaktor eingebracht
wurde.
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Laktatkonzentration feststellbar. Uberraschenderweise konnte Hexanoat nicht
gemessen werden, obwohl Butyrat als C4 Korper und Acetat als C2 Korper aus-
reichend vorhanden waren. Moglicherweise wurde Hexanoat zwar gebildet, lag
aber unterhalb der Detektionsgrenze der HPLC von 0,1 ¢ L. Eine Inhibierung
der Produktion der organischen Séuren durch die Zugabe von Propionat und
Acetat konnte nicht festgestellt werden. So wird beispielsweise fiir Propionat
nach der zweiten Zugabe eine Verbrauchsrate von 0,33 g L1 h™! erreicht, wobei
die Rate nach der ersten Zugabe nur 0,25 g L= h™! betrigt. Dies ist zudem der
Fall fiir Glucose, da zuerst eine Verbrauchsrate von 0,38 g L~th~!erzielt wird,
welche nach der zweiten externen Zugabe auf 0,78 g L=! h™! ansteigt. Ledig-
lich im Fall von Acetat sinkt die Aufnahmerate von 0,29 ¢ L= h™! auf 0,26 g
L=! h~! mit zunehmender Fermentationsdauer ab. Final konnte Butyrat und
Valerat mit Konzentrationen von 6,20 g L= und 5,80 ¢ L™ mit den jeweiligen
Produktivitdten von 0,18 g L™ und 0,23 g L' h™! erzeugt werden.

In der voran aufgezeigten Fermentation wurden Acetat und Propionat jeweils ex-
tern zugegeben. Deswegen wurde untersucht inwieweit es moglich ist, Propionat
und Acetat mittels Fermentation bereitzustellen. Dafiir wurde eine definierte
Mischkultur aus B. coagulans , V. criceti und M. cerevisiae kultiviert. Dabei
stellte B. coagulans das Laktat zur Verfiigung, das anschlieSend direkt von M.
cerevisiae fur die Kettenverlangerung benutzt werden kann. Zudem dient Laktat
als Substrat fiir V. criceti , wodurch Acetat und Propionat generiert werden.
Hierfiir wurde Glucose als Substrat verwendet und eine Konzentration von 9
g L7! im Reaktor vorgelegt. Alle drei Mikroorganismen wurden gleichzeitig zu
Beginn in den Reaktor eingebracht. Auch in diesem Fall wurde Acetat vorge-
legt, um das Wachstum von M. cerevisiae zu férdern, da bedingt durch die lange
Adaptionszeit von V. criceti die Acetatproduktion erst verzogert einsetzt, die
Wachstumsbedingungen von M. cerevisiae aber bereits bei Inokulation so opti-
mal wie moglich sein sollten. Allerdings wurde diese im Vergleich zu den eingangs
gezeigten Untersuchungen deutlich reduziert, so dass nur 1 g L=! zu Beginn der
Fermentation im Reaktionsmedium vorlag. Wie in Abbildung zu erkennen,
wurde die vorgelegte Glucose zu Laktat transformiert, wobei eine Konzentration
von 8,94 g L~! erzielt wurde. Zu diesem Zeitpunkt war jedoch eine Konzentrati-
on an Glucose von 2 g L~'vorhanden, was darauf schliefen lisst, dass die Kom-
plexbestandteile im Fermentationsmedium auch zur Laktatgewinnung genutzt
wurden. Nach dem Erreichen des Maximums der Laktatkonzentration wurde
Laktat langsam verbraucht und parallel dazu begann die Produktion von Buty-
rat. Etwas verspatet setzte im Anschluss daran die Produktion von Valerat sowie
Propionat und Acetat ein. Dabei wurde fiir Propionat eine Produktivitat von
0,16 g L= h~! und fiir Acetat von 0,09 g L=! h™! erzielt. Die Konzentration von
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Abbildung 5.31: Mischkultur aus B. coagulans und M. cerevisiae mit Gluco-
se aus Fichtenholz als Substrat. Diagramm A: Konzentrati-
onsverldufe von Glucose und Laktat innerhalb des Reaktors.
Die roten Pfeile markieren die Zeitpunkte der Zugabe von
zusétzlichem Biomassehydrolysat. Diagramm B: Konzentrati-
onsverlaufe der organischen Sauren innerhalb des Reaktors. Die
schwarzen Pfeile geben die Zeitpunkte der zusatzlichen Zugabe
eines Gemisches aus Propionat und Acetat an.

97



Hexanoat stieg hier nur sehr langsam mit einer Produktivitdt von 0,006 g L™!
h~' an und miindete in einer finalen Konzentration von 0,20 g L=!. Wegen der
geringen Konzentration an Hexanoat war keine Abnahme der Butyratkonzentra-
tion ersichtlich. Diese verblieb nach 40 h Fermentationszeit nahezu konstant bei
1 g L' Im Gegensatz dazu stiegen allerdings die Konzentrationen von Valerat,
Propionat und Acetat. Dies deutet darauf hin, dass die Kettenverlangerung von
Acetat mit einem C2 Korper zu Butyrat nicht mehr stattfand und nur noch Pro-
pionat um einen C2 Kérper zu Valerat verldngert wurde. Dies ist iiberraschend,
da in den beiden vorangegangenen Untersuchungen die Konzentration an Bu-
tyrat bis zum Abbruch der Fermentation stetig anstieg. Schlussendlich wurden
Produkttiter von 0,20 g L~! fiir Hexanoat, 1,04 ¢ L~! fiir Butyrat und 0,52 g L~*
fiir Valerat erreicht. Die dazugehorigen Produktivititen betragen 0,030 g L™*
h=? fiir Butyrat, 0,022 g L=! h™! fiir Valerat und 0,006 g L=! h~! fiir Hexanoat.

Es konnte mit dieser Untersuchung gezeigt werden, dass prinzipiell keine externe
Zugabe von Acetat und Propionat erfolgen muss, um mittelkettige organische
Sauren zu erzeugen. Allerdings liegen die dabei erzielten Produktivitdten und
Titer deutlich unter den Ergebnissen, die erreicht werden konnten bei Zugabe
von Elektronenakzeptoren.

Neben B. coagulans wurde als Laktatbildner P. pentosaceus mit hydrolysierten
Blumenkohlblédttern als Substrat getestet, die Fructose und Glucose als Kohlen-
stoffquelle enthalten. Der Blumenkohl wurde vom Projektpartner VI'T bereits
im Vorfeld enzymatisch hydrolysiert und an die TUHH iibersandt. Der hier ver-
wendete Blumenkohl war Ausschussware und stand somit nicht in Konkurrenz
zu einer Verwendung als Nahrungsmittel. Wie eingangs erwahnt, erfolgt hier die
Verwendung von P. pentosaceus als Laktatbildner, da dieser dieser Stamm vom
Projektpartner VI'T verwendet wurde und an der TUHH der Scale-Up und die
Kombination mit der Elektrodialyse durchgefiihrt wurden.

Die Verldufe der Konzentrationen sind in Abbildung dargestellt. Wie zu er-
kennen, wurden Glucose und Fructose im Reaktor vorgelegt und von P. pentosa-
ceus zu Laktat umgewandelt. Deutlich zu erkennen ist, dass Fructose langsamer
verbraucht wurde als Glucose, da es sich im Vergleich zu Glucose nicht um das
préiferierte Substrat handelt. Dies wird zudem dadurch ersichtlich, dass Fruc-
tose erst verbraucht wird, nachdem die Glucose komplett verbraucht war. Dies
konnte auf eine etwaige Katabolitrepression der Fructose bei Verfiigbarkeit von
Glucose hindeuten. So blieb die Fructosekonzentration nahezu konstant bis zu
einem Zeitpunkt von 23 h und sank erst im Anschluss daran ab. Zu diesem Zeit-
punkt befanden sich nur noch 2 g L=an Glucose im Reaktor. Parallel zum Ver-
brauch der Kohlenstoffquellen bildete sich Laktat, das nach 24 h ein Maximum
bei 14,8 g L~! erreichte und anschlieBend verbraucht wurde. Wie in Diagramm
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Abbildung 5.32: Mischkultur aus B. coagulans , V. criceti und M. cerevisiae
mit Glucose als Substrat. Diagramm A: Glucose- und Laktat-
konzentration innerhalb des Reaktionsmediums. Diagramm B:
Konzentrationsverldufe der organischen Sauren innerhalb des
Bioreaktors.

B zu sehen, hatte sich bis zu einer Fermentationsdauer von 23 h eine geringe
Menge an Propionat gebildet und die Acetatkonzentration stieg ebenfalls leicht
an. Auch hier wurde Acetat als Elektronenakzeptor vorgelegt, so dass bereits zu
Beginn eine Konzentration von 5,5 g L~! vorhanden war, da Acetat als finaler
Elektronenakzeptor das Wachstum von M. cerevisiae verbessert [36]. Neben der
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Abbildung 5.33: Mischkultur von P. pentosaceus und M. cerevisiae mit Glu-
cose und Fructose aus enzymatischer Hydrolyse von Blumen-
kohl. Diagramm A: Konzentrationsverlaufe der Substrate und
des Zwischensubstrats. Der rote Pfeil markiert den Zeitpunkt
der zusatzlichen Glucosezugabe. Diagramm B: Konzentrations-
verlaufe der gebildeten organischen Sduren.

Bildung von Acetat und Propionat ist zu erkennen, dass Valerat und Butyrat ge-
bildet wurden. Dies geschieht dadurch, dass an Acetat ein C2 Korper angehéngt
wird und somit der C4 Korper des Butyrats entsteht. Im Fall von Propionat
(C3) wird ebenfalls ein C2 Kérper an den C3 Kérper des Propionats angehéngt
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und es entsteht der C5 Korper Valerat. Besonders deutlich wurde diese Ket-
tenverldngerungsreaktion nach dem Durchlaufen der Elektrodialyse bei 42,4 h.
Die Konzentrationen an Acetat und Propionat sanken ab und gleichzeitig wur-
den Butyrat und Valerat gebildet. In geringer Konzentration wurde Hexanoat
gebildet, das durch die Kettenverlingerung von Butyrat um einen C2 Korper
entsteht. Des weiteren ist anzumerken, dass auch nach der Elektrodialyse und
der pulsartigen Zugabe von Glucose, diese wieder vollsténdig verbraucht wurde
und Laktat generiert wurde, welches sofort zu Propionat und Acetat und daran
anschliefend zu Butyrat und Valerat sowie Hexanoat verstoffwechselt wurde.

Bei Betrachten der Verbrauchsraten der initialen Glucose beziehungsweise der
zugegebenen fillt auf, dass diese zu Beginn 1,39 g L= h~! und spéter nur noch
0,38 g L~th~!betragen. Wahrscheinlich liegt dies an den bereits gebildeten or-
ganischen Sauren, die zum Zeitpunkt von 40 h bereits im Fermentationsmedium
vorhanden waren. Nichtsdestotrotz wurde jedoch die gesamte zugegebene Glu-
cose verbraucht, so dass zum Zeitpunkt der Beendigung der Fermentation kein
Substrat mehr vorhanden war. Im Gesamten werden 6,18 g L~! Valerat, 0,23 g
L~! Hexanoat und 10,99 g L=! Butyrat erzielt. Die jeweiligen Produktivititen
betragen dabei 0,30 g L= h™! fiir Butyrat, 0,22 g L=! h™! fiir Valerat und 0,013
g L7! h™! fiir Hexanoat. Fiir den Betrieb der Elektrodialyse wurde dabei eine
Energie von 0,06 kWh bei einer Stromdichte von 412 A m~2 verbraucht. Die
Stromdichte wurde hier abweichend von den standardmaéfig verwendeten 200
A m~2 verdoppelt, um die Triebkraft zu erhohen, da es durch die Partikel des
Blumenkohls zu einer ausgepragteren Deckschichtbildung auf den Membranen
kam. Durch die Erh6hung des Stroms sollte sichergestellt werden, dass trotzdem
die inhibierenden organischen Sauren entfernt wurden.

Die Abbildung zeigt die gewichtsbasierte prozentuale Verteilung der gene-
rierten organischen Sauren. Hierbei nehmen Butyrat und Valerat mit 38,0 % und
22.4 % den groBiten Anteil ein. Die Kettenverlangerung von Propionat zu Valerat
wurde somit ebenso durchgefiihrt wie die Verlangerungsreaktion von Acetat zu
Butyrat. Wie Abbildung zu entnehmen, wird kaum Hexanoat gebildet, was
bedeutet, dass Butyrat fast nicht verbraucht wurde. Hexanoat besitzt lediglich
einen Anteil von 0,9 % an den gesamten Produkten. Eine etwaige Optimierung
sollte hier vor allem auf die Reduktion von Laktat, Propionat und Acetat ab-
zielen. Vor allem Laktat scheint hier am einfachsten, durch eine kontrollierte
Substratzugabe zu vermeiden, so dass am Schluss der Fermentation kein Laktat
mehr vorliegt. Dies ist insbesondere in Hinblick auf die nachfolgende Separation,
Isolation und Reinigung der Sduren erstrebenswert.

In Abbildung sind die Verldufe der Konzentrationen der jeweiligen orga-
nischen Sédure im NaOH Kompartment aufgetragen. Dabei ist deutlich zu er-
kennen, dass am schnellsten Acetat und Propionat entfernt wurden. Dies liegt
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Abbildung 5.34: Prozentuale Verteilung (w/w) der produzierten organischen
Sauren

einerseits an den Konzentrationen im Reaktor und dem daraus resultierenden
Konzentrationsgradient, der eine Entfernung begiinstigte, sowie an der Grofe
der beiden Molekiile. Da diese im Vergleich zu Butyrat und Valerat eine kiirzere
hydrophobe Kette aufweisen, konnen diese die Membranen schneller passieren.
Im Fall von Laktat wiirde dies ahnlich schnell bewerkstelligt werden wie bei
Acetat, jedoch ist die Laktatkonzentration im Reaktor zu Beginn der Elektro-
dialyse bereits so gering, dass sich nur ein kleiner Konzentrationsgradient ergibt
und mit der Elektrodialyse auch das gesamte Laktat aus dem Reaktor entfernt
wurde. Im Fall von Butyrat und Valerat wurde deutlich weniger entfernt, ob-
wohl die Konzentration beider Substanzen wéhrend der Elektrodialyse durch die
Aktivitat von M. cerevisiae anstieg. Dies liegt an der hydrophoben Kette, die
mit steigender Lange das Passieren der Elektrodialysemembranen verlangsamt.

Die Abbildung[5.36|zeigt den Verlauf des Widerstandes des Dialysestacks wahrend
des Betriebs der Elektrodialyse. So ist zu erkennen, dass der Widerstand zum
Ende eines Schaltintervalls iiber die Dauer bis 41,5 h kontinuierlich anstieg, an-
schliefend auf einem Niveau von 20 Ohm verblieb und zum Schluss hin wieder
anstieg, wobei ein Wert von bis zu 30 Ohm erreicht wurde. Die Zunahme zu Be-
ginn ist darauf zurtickzufithren, dass sich eine Deckschicht auf den Membranen
bildete, die nicht mehr vollstandig durch den Polaritatswechsel beseitigt werden
konnte. Moglicherweise 16ste sich diese Deckschicht plotzlich, so dass in der Folge
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Abbildung 5.35: Konzentrationsverldufe der entfernten organischen Sduren im
NaOH Kompartment wéhrend des Betriebs der Elektrodialyse

der Widerstand wieder reduziert wurde, wodurch die rapide Abnahme nach 41,5
h zu erkldren wére. Im Anschluss daran folgte wieder eine kurze Phase, wahrend
der der Widerstand durch Deckschichtbildung wieder auf 30 Ohm anstieg.

Somit konnte gezeigt werden, dass neben Biomassehydrolysaten aus Lignocellu-
lose auch bis dato kaum genutztes Hydrolysat aus Blumenkohl genutzt werden
kann. Zudem konnte die Mafstabsvergrofierung hin zu einem Reaktionsvolumen
von 25 L erfolgreich demonstriert werden.

Zusammenfassend sind nachfolgend in Tabelle die Produktivitdten von Bu-
tyrat, Valerat und Hexanoat aufgelistet.

In der Literatur sind mehrere Studien mit Megasphaera spp. publiziert, jedoch
bis dato keine veroffentlichte Kultivierung mit dem Stamm Megasphaera cere-
visiae. Die meisten Studien wurden mit dem Bakterium Megasphaera elsdenii
durchgefiihrt. Die dazu veroffentlichten Resultate weisen im Vergleich zu den
hier erzielten Ergebnissen deutlich hohere Produkttiter und Produktivititen fiir
Hexanoat auf. So konnten Kim et al. Hexanoat mittels M. elsdenii bis zu ei-
ner Konzentration von 13,0 g L™!gewinnen, wobei eine maximale Produktivitéit
von 0,52 ¢ L™! h™! erzielt wurde [40]. Nelson et al. erzielten sogar einen Pro-
dukttiter von 20,7 g L~ Hexanoat bei einer Produktivitéit von 0,26 g L= h=1,
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Abbildung 5.36: Verlauf des Widerstandes des Elektrodialysestacks wiahrend des
Betriebs der REED

ausgehend von Glucose als Substrat [56]. Des weiteren konnte bei der Verwen-
dung von Sucrose als Substrat eine Konzentration an Hexanoat von 28,42 g L=}
mit einer Produktivitit von 0,20 g L™ h™! erzielt werden [15]. Roddick et al.
konnten eine Konzentration von 8,2 g L™! mit einer Produktivitit von 0,126
g L7! h™! erreichen[70]. Allerdings haben alle diese Resultate gemeinsam, dass
diese Werte nur in Kombination mit einer in-situ Produktentfernung erwirkt
werden konnen. Die dazugehorigen Kontrollfermentationen ohne die jeweilige
verwendete ISPR Technik wiesen immer deutlich niedrigere Titer auf. Dies liegt
an der herrschenden Produktinhibierung durch Hexanoat, falls dieses nicht aus
dem Fermentationsmedium entfernt wird.

5.6.1 Fazit der Produktion mittelkettiger organischer Sauren

Die erfolgreiche Produktion von kurz- sowie mittelkettigen organischen Sauren
zeigt die Vielseitigkeit und Flexibilitdt der Verwendung von Laktat als Inter-
mediat. Des weiteren ist es mit dieser Plattform moglich, vor allem organische
Reststoffe, wie hier die hydrolysierten Blumenkohlblétter oder hydrolysierte Li-
gnocellulose zu verwenden und wertschopfende Chemikalien zu gewinnen. Auch
hier besteht jedoch die Hiirde, dass die gebildeten organischen Sduren eine In-
hibierungswirkung gegeniiber den Mikroorganismen erzeugen. Deswegen wurde
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Tabelle 5.3: Zusammenfassung der Produktivitdaten der Endprodukte der Unter-
suchungen zur Produktion mittelkettiger Sauren in Mischkultur

Produktivitdt | Produktivitat | Produktivitat

Fermentation Substrat Butyrat Valerat Hexanoat
gL ' h! gL ' h! gL ' h!

B. coagulans Glucose 0,18 0,05 0,016
M. cerevisiae

B. coagulans Glucose
M. cerevisiae (Fichte) 0,18 0,23 i

B. coagulans

V. criceti Glucose 0,030 0,022 0,006
M. cerevisiae
P. pentosaceus Glucose
M. cerevisiae Fructose 0,30 0,22 0,013

(Blumenkohl)

die Elektrodialyse eingesetzt, um spezifisch die inhibierenden Substanzen abzu-
trennen. Allerdings wird die Effizienz der Elektrodialyse durch die Lange der
hydrophoben Kette eines Molekiils beeinflusst. Dies ist besonders deutlich in
Abbildung zu sehen, bei der die Abtrennrate mit steigender Kettenliange
abnimmt. Die Problematik der Effizienz wird dadurch verstéarkt, dass die realen
Substrate Feststoffe beinhalten. Dies fithrt bei einem membranbasierten Prozess
wie der Elektrodialyse zu einem stetigen Verblocken der Membranporen. Um die-
se Verschmutzung zu beseitigen ist somit ein manueller Reinigungsprozess nach
jedem FKEinsatz notwendig. Vor allem fiir mittelkettige organische Sduren ist es
deshalb ratsam, auf eine andere ISPR Technik zu setzen als die Elektrodialyse.
Hierfiir hat sich die Reaktivextraktion als zielfithrend erwiesen. Diese wurde fiir
die Entfernung von mittelkettigen organischen Sauren im Labormafstab bereits
erfolgreich eingesetzt. Eine industrielle Etablierung erfolgte allerdings bis da-
to nicht. Jedoch muss bei der Reaktivextraktion auf ein organisches Losemittel
wie tri-Octylamin (TOA) zuriickgegriffen werden, das zudem in einem langket-
tigen Alkohol wie n-Octanol verdiinnt werden muss. Im Gegensatz dazu, muss
bei der Elektrodialyse nur Strom aufgebracht werden, allerdings eine geringere
Abtrennrate in Kauf genommen werden.
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6 Zusammenfassung und Ausblick

In der vorliegenden Arbeit wurde ein Verfahren entwickelt, mit dem sich orga-
nische Sduren auf nachhaltigem Weg mit Hilfe der Biotechnologie produzieren
lassen. Diese Konzepte sind insofern vonnoten, als bisher ein Grofiteil der chemi-
schen Grundsubstanzen wie beispielsweise organische Sauren nahezu ausschlief3-
lich aus fossilen Rohstoffen gewonnen werden. In Hinblick auf deren Verknap-
pung sowie den steigenden politischen und gesellschaftlichen Druck erscheint das
Ersetzten von petrochemischen Verfahren richtig und notwendig.

Hierbei sollte ein Prozessplattform entwickelt werden, auf deren Grundlage ei-
ne Reihe von organischen Sduren produziert werden kann, die bis dato nicht
biotechnologisch erzeugt werden. Diese konnen mikrobiell durch anaerobe Fer-
mentation erzeugt werden, allerdings sind dabei Hindernisse zu tiberwinden. So
werden grundsétzlich nur vergleichsweise geringe Titer mit geringen Ausbeuten
erzielt. Zudem kann wegen der gebildeten Séuren eine Produktinhibierung her-
vorgerufen werden, was bedeutet, dass mikrobielles Wachstum gebremst oder
komplett verhindert werden kann.

Um Produktinhibierung zu vermeiden wurde eine modifizierte Elektrodialyse als
in-situ Produktentfernung etabliert, die in der Lage ist, monovalente Ionen aus
der Fermentation abzutrennen. Die Triebkraft des Ionentransports wird dabei
durch die Polarisation der Elektroden hervorgerufen. Bei konventionellen Elek-
trodialyseaufbauten kénnen die Elektroden nicht ihre Polarisierung wechseln
konnten. In diesem Fall waren jedoch Elektroden verbaut, die ihre Polarisierung
wechseln konnen. Mit dem Wechsel der Polarisation verédndert sich die Flussrich-
tung der Tonen der gebildeten Sduren, da diese von der Anode angezogen und
von der Kathode abgestolen werden. Somit konnten Feststoffe, die durch Bak-
terienwachstum entstehen oder bereits vorhandene Partikel mit Wechsel der Po-
larisierung wieder von den Membranen der Elektrodialyse entfernt werden. Dies
ermoglicht den gekoppelten Betrieb von Elektrodialyse und Fermentation, ohne
das eine Deckschichtbildung oder Fouling auf den Membranen der Elektrodialyse
eintritt.

Die Produktion der organischen Sauren sollte dabei iiber Laktat als Zwischen-
substrat realisiert werden. Da die Laktatfermentation ein lange etablierter Pro-
zess ist, stehen deswegen viele verschiedene Bakterien zur Verfiigung, die Sub-
strate homofermentativ zu Milchsdure umwandeln kénnen. Dies ist von Vorteil,
da somit auf eine breite Palette an Substraten zuriickgegriffen werden kann. Hier

107



wurden Zuckermonomere verwendet, zunéchst in ihrer kommerziell erhéaltlichen
Form und anschliefend in Form von hydrolysierter Biomasse. Die produzier-
te Milchsédure wird im Anschluss von einem zweiten Bakterium aufgenommen
und zu anderen organischen Sduren, wie beispielsweise Propionsaure oder Hex-
ansdure transformiert.

Die Reaktion der Zucker zu Laktat wurde hier durch das Bakterium Bacillus
coagulans bewerkstelligt. Dieses Bakterium zeichnet sich durch einen breiten
pH Toleranzbereich sowie eine Fermentationstemperatur von bis zu 52 °C aus.
Als Substrate wurden Xylose und Glucose verwendet, da diese die fermentier-
baren Bestandteile von Lignocellulose darstellen. Zunéchst wurde B. coagulans
in batch und fed-batch Verfahrensweise als Monokultur kultiviert. Dabei zeigte
sich, dass mit diesem Stamm eine Ausbeute von nahezu 100 % erreicht werden
kann und keine Produktinhibierung durch Laktat auftritt. Mit Glucose wurde
dabei eine maximale Produktivitit von 6,24 g L=! h™! erreicht. Bei der Ver-
wendung von reiner Xylose wurde zwar eine deutlich geringere Ausbeute und
Produktivitéit erzielt, jedoch immer noch ausreichend fiir die Bereitstellung der
Milchséure fiir den zweiten Mikroorganismus.

Fir die Erzeugung von Propionsdure wurde das Bakterium Veillonella criceti
verwendet, das aus Laktat Propionat und Acetat produziert. Ein Wachstum auf
Glucose oder Xylose kann von diesem Bakterium nicht durchgefiihrt werden.
Bisher wurde der Grofteil der Studien zur Propionsdurebildung mittels bio-
technologischer Verfahren mit Bakterien der Gattung Propionibacterium durch-
gefithrt. Jedoch zeichnet sich dieses im Vergleich zu V. criceti durch niedrigere
Wachstumsraten und Produktivitaten aus. Zudem werden von Propionibakteri-
en neben Propionat und Acetat noch weitere Nebenprodukte gebildet. V. criceti
wurde ebenfalls zunéchst in einer Monokultur in batch und fed-batch Verfah-
rensweise kultiviert. Dabei ist zu beachten, dass die Konzentration an Laktat
den Schwellenwert von 10 g L~! nicht iiberschreitet, da dieses Bakterium ab
diesem Wert im Wachstum inhibiert wird. Fiir die Prozessentwicklung hin zu
einer definierten Mischkultur wurde V. criceti mit einer laktathaltigen Fermen-
tationsbriihe als Substrat kultiviert. Dabei wurde eine maximale Produktivitéit
von 0,54 ¢ L™ h™! erzielt sowie eine Ausbeute von 0,63 g g~'. Im Anschluss
daran wurde die Fermentation der Monokultur von V. criceti mit der Elek-
trodialyse verbunden, um einer Produktinhibierung Vorschub zu leisten. Da V.
criceti allerdings nur auf Laktat wachsen kann, ist der dauerhafte Betrieb der
Elektrodialyse nicht zielfithrend, da mit dieser Bauweise der Elektrodialyse auch
dauerhaft das Laktat entfernt wiirde. Das Fermentationsverfahren wurde daher
so gestaltet, dass die Elektrodialyse nur zu bestimmten Zeitpunkten aktiviert
wurde und zwar nur dann, wenn das gesamte Laktat zu Propionat und Ace-
tat umgewandelt war. Deswegen wurde frisches Substrat nicht kontinuierlich
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hinzugefiigt, sondern pulsartig zugegeben. Dies geschah nach Beendigung eines
Elektrodialyseintervalls, welches circa 2 h dauerte. Somit konnte eine Substra-
tinsuffizienz von V. criceti langer als 2 h vermieden werden.

Im Zuge der Weiterentwicklung des Prozesses wurden sowohl B. coagulans als
auch V. criceti in einem Reaktionsraum als definierte Mischkultur fermentiert.
Die Substratzufuhr musste dafiir so gesteuert werden, dass nur so viel an Zucker-
monomeren (Glucose oder Xylose) zugegeben wurde, dass keine Substratinhibie-
rung durch das gebildete Laktat hervorgerufen wurde. Eine kontinuierliche Zu-
gabe des Substrats ist nur moglich, wenn die Elektrodialyse nicht aktiviert ist, da
ansonsten das gebildete Laktat fortlaufend aus dem Reaktionsmedium entfernt
wiirde und somit kein Substrat fiir V. cricet¢ mehr zur Verfiigung stiinde. Die
gewahlte Strategie der Fermentation wurde somit so gewéhlt, dass das zuckerhal-
tige Substrat zu Laktat verstoffwechselt wurde und im Anschluss zu Propionat
und Acetat. Wenn das Laktat vollstandig verbraucht war, wurde die Elektro-
dialyse aktiviert und Propionat und Acetat entfernt. Die Elektrodialyse wurde
fiir ca. 2 h aktiviert, was einen Kompromiss zwischen entfernten Sauren und
der Zeitdauer der Substratinsuffizienz von V. criceti darstellt. Nach der Beendi-
gung der Elektrodialyse wurde direkt danach wieder das jeweilige Ausgangssub-
strat pulsartig in den Reaktor eingebracht. Dieser Zyklus aus Substratzugabe
und Elektrodialyse wurde mehrfach wiederholt. Es zeigte sich dabei, dass bei
der Kultivierung dieser Mischkultur die Ausbeute und Produktivitdt mit ge-
koppelter Elektrodialyse im Vergleich zu einer Fermentation ohne Betrieb der
Elektrodialyse erhoht werden konnte. So konnte die Produktivitdt an Propionat
von 0,63 g L™h™! auf 0,70 g L='h~! gesteigert werden. Zudem ergab sich eine
Erhéhung der Ausbeute von 0,35 g g7t zu 0,39 g g~ L.

Im Anschluss an die Kopplung der Fermentation mit der Elektrodialyse wurden
verschiedene Biomassehydrolysate ausgehend von Lignocellulose getestet. Die
Hydrolysate wurden in fliissiger Form zur Verfiigung gestellt und enthielten ent-
weder Glucose oder Xylose. Allerdings beinhalten diese Hydrolysate auch immer
einen Feststoffanteil, hervorgerufen durch das in der Lignocellulose enthaltene
Lignin. Dieses Lignin stellt insbesondere fiir die Elektrodialyse ein Problem dar,
da diese Partikel an den Membranen haften. Deswegen wurden verschiedene Hy-
drolysate getestet, die von einem Projektpartner zur Verfiigung gestellt wurden.
Der Projektpartner entwickelte dabei ein Verfahren, das als eine Zielgréfle die
Reduktion der Feststofftbeladung mit Lignin hatte. Deswegen konnten schlus-
sendlich Hydrolysate verwendet werden, die nahezu frei von Lignin waren und
somit ein reibungsfreier Betrieb der Elektrodialyse gewéahrleistet war. Es zeigte
sich hierbei, dass sowohl glucose- sowie xylosereiche Hydrolysate gut geeignet
sind, um Propionat mittels der Laktatplattform und der gekoppelten Elektro-
dialyse zu generieren. So konnte aus einem xylosereichen Hydrolysat Propionat
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mit einer Ausbeute von 0,54 g g~ und einer Produktivitit von 0,61 ¢ L~*h™!
generiert werden. Im Fall von Glucose wurde eine Ausbeute von 0,49 g g=! mit
einer Produktivitiat von 1,09 g L=th=!,

Neben der Verwendung von Hydrolysaten, die Monomere beinhalten, wurde
auch ein Hydrolysat aus Oligomeren der Hemicellulose untersucht. Da die ver-
wendeten Mikroorganismen allerdings diese Oligomere weder spalten noch ver-
werten konnen, miissen diese zuerst enzymatisch hydrolysiert werden. Dazu
wurde B. coagulans und ein spezielles Enzym in einen Bioreaktor eingebracht,
so dass Verzuckerung und Fermentation gleichzeitig erfolgten. Jedoch kam es
wahrend der Fermentation zu einem Ausfallen von Feststoff, der eine Benut-
zung der Elektrodialyse unmoglich machen wiirde. Trotz des Ausfalls des Fest-
stofftkomplexes konnte die Propionatproduktion trotzdem durchgefiihrt werden.
Dabei wurden eine Propionatausbeute von 0,49 g g¢=! und eine Propionatpro-
duktivitat von 0,57 g L~th™! erreicht.

Im Zuge der Weiterentwicklung der Laktatplattform wurde untersucht, wie das
Produktspektrum erweitert werden kann. Dazu wurde entweder B. coagulans
oder ein anderes milchsdurebildendes Bakterium, namlich Pediococcus pentosa-
ceus, mit dem Mikroorganismus Megasphaera cerevisiae kombiniert. M. cerevi-
siae kann ausgehend von Laktat mittelkettige organische Sduren wie Hexansaure
(Caproat oder Hexanoat) und Valeriansédure (Valerat) bilden. Fur die Verbes-
serung des Wachstums von M. cerevisiae ist allerdings die Anwesenheit von
kurzkettigen organischen Séuren wie Essigsdure und Propionséure vorteilhaft,
da diese als Elektronenakzeptoren fiir die Kettenverlangerungsreaktion dienen,
hin zu mittelkettigen organischen Sduren. Die Verldngerung von kurzkettigen
zu mittelkettigen organischen Sduren wird durch M. cerevisiae mit Hilfe der
umgekehrten § Oxidation bewerkstelligt.

Eine definierte Mischkultur, basierend auf P. pentosaceus und M. cerevisiae ,
wurde im Pilotmafistab kultiviert und mit der Elektrodialyse verbunden. Als
Substrat wurde hierfiir ein Hydrolysat aus Resten von Blumenkohl, reich an
Glucose und Fructose, verwendet. Es konnten dadurch Butyrat, Valerat und
Hexanoat produziert werden. Zudem konnten durch den Betrieb der Elektrodia-
lyse inhibierende organische Sduren aus der Fermentationsbriihe entfernt wer-
den. Nach dem Betrieb der Elektrodialyse und der Zugabe von Glucose konnte
der Produktionszyklus der organischen Sdauren wieder erfolgen. Final konnte da-
bei 6,18 g L~ Valerat und 0,23 g L~! Hexanoat generiert werden. Da auch in
dieser Fermentation Essigsaure zu Beginn zugegeben wurde, um das Wachstum
zu verbessern, wurde im Anschluss daran eine Fermentation durchgefiihrt, die
aus drei Mikroorganismen, ndmlich B. coagulans , V. criceti und M. cerevisiae
besteht. Dies fithrte dazu, dass Acetat nur geringfiigig und Propionat nicht ex-
tern zugegeben werden mussten, sondern mikrobiell erzeugt werden konnten.
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Damit konnte gezeigt werden, dass die Bereitstellung dieser Elektronenakzepto-
ren mit Hilfe des Bakteriums V. criceti erfolgen kann. Die beiden gewiinschten
Sauren, ndmlich Valerat und Caproat, wurden dabei mit Konzentrationen von
0,52 g L~! fiir Valerat und 0,20 g L~! fiir Caproat gebildet.

Schlussendlich konnte demonstriert werden, dass organische Sduren biotechno-
logisch erzeugt werden konnen und zwar ausgehend von Substraten, die aus
Biomasse bestehen und im Fall von Blumenkohl als Abfallstrom behandelt wer-
den. Der Weg iiber Laktat als Zwischensubstrat erwies sich als praktikabel, da
die Freisetzung des Laktats durch die Zugabestrategie des Ausgangssubstrats
gesteuert werden konnte. Des weiteren konnte dargelegt werden, dass eine Viel-
zahl von organischen Sduren ausgehend von Laktat erzielt werden kann. Durch
die Flexibilitdt der Plattformtechnologie ist somit durch gezielte Kombination
von geeigneten Bakterien die Produktpalette beeinflussbar.

Allerdings sind die erzielten Produkttiter grundséatzlich noch nicht in einem Be-
reich, der eine Mafistabsvergrofierung des entwickelten Prozesses in industrielle
Dimensionen wirtschaftlich rechtfertigen wiirde. Vor allem die Produktinhibie-
rung durch die organischen Séuren stellt hierbei das grofite Hindernis dar. Zu-
dem bedingt die Substratinhibierung durch Milchsdure eine genau Dosierung
der Substratzugabe.

Ein Ansatzpunkt, um diese Inhibierungen zu vermeiden, ist das sogenannte
adaptive laboratory evolution (ALE). Dabei kann durch externe Zugabe der
inhibierenden Substanzen die Toleranz des Mikroorganismus gegeniiber diesen
erhoht werden [22]. Hierfiir halt sich der experimentelle Aufwand in Grenzen, da
bereits vollautomatisierte Systeme hierfiir existieren [68]. Eine weitere Moglich-
keit wére das gezielte Engineering der Mikroorganismen, um auf der Ebene des
Stoffwechsels Verbesserungen vorzunehmen, so dass der Produkttiter gesteigert
werden kann [46]. Neben der Steigerung der Produkttiter und Ausbeuten wére
ein Schritt hin zur Anwendbarkeit zudem die Reduzierung der Nebenprodukte.
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