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Zusammenfassung

Die Herausforderung in der Molkereiindustrie ist die Verminderung der in grof3en
Mengen anfallenden organisch belasteten Abwésser. Nach heutigem Stand der Tech-
nik lassen sich aus der Molke ein Teil der Proteine und des Milchzuckers zurlickge-
winnen. Das als Abwasser zurtickbleibende teilentzuckerte Molkenkonzentrat
(TEM 30, Trockenmasseanteil 30%) enthélt mit etwa 18 % (w/v) Milchzucker und
geringen Mengen an Protein (1 %) eine hohe organische Belastung. Durch eine in-
dustrielle biotechnologische Verwertung zu Bioenergietrdgern kann eine weitere
Wertschopfung erfolgen und die Umweltbelastung gesenkt werden.

Die biotechnologische Verwertung erfolgt in zwei Stufen: In der ersten Stufe wird
TEM 30 zur Gewinnung von mikrobieller Biomasse (Hefen der Spezies Kluyveromy-
ces marxianus) eingesetzt. In der zweiten Stufe wird der in TEM 30 enthaltene Milch-

zucker mit den in der ersten Stufe produzierten Hefen zu Bioethanol umgewandelt.

Der optimierte Prozess zur Biomassegewinnung erfolgt in verdinntem TEM 30 (20%
(v/Vv)), bei 37 °C und unter Zusatz von Hefeextrakt (0,1% (w/v)). Der Prozess verlauft
vom Schittelkolben- bis in den KubikmetermafRstab (1.200 L) stabil und reproduzier-

bar, wobei Hefekonzentrationen > 8 g L™ in < 12 h erreicht werden.

Eine Umsetzung zu Bioethanol ist aufgrund der hohen Salzfracht nur in TEM 30 mit
verminderter Salzkonzentration mdéglich. Vorgeschaltete technische Entsalzungsver-
fahren sind entweder nicht praktikabel (lonenaustauscher, Fallung) oder sehr aufwan-
dig (Elektrodialyse, Nanofiltration), sodass eine Verdinnung des TEM 30 auf < 65 %
die effizientes Methode ist. Unter optimierten Prozessbedingungen (37 °C, Zusatz von
Hefeextrakt) lassen sich in <70 h > 7,5 vol% Ethanol mit Ausbeuten > 90% produzie-
ren. Der Prozess lasst sich im batch-Verfahren bis in den 2.000 L-Mal3stab stabil re-
produzieren. Durch eine Heferuckfuhrung kann eine halbkontinuierliche Prozessfiih-

rung erreicht werden, welche im Labormalistab erfolgreich angewendet wurde.

Aus den durchgefiihrten Experimenten zur Entwicklung und Optimierung der Bio-
masse- und zur Ethanolgewinnung in TEM 30, insbesondere im Kubikmetermalistab,
lassen sich wichtige Schliisse ziehen, die den Grundstein fir eine industrielle Nutzung
bilden.

Schlagworte: Molke, Molkenkonzentrat, Bioethanol, Kluyveromyces



Abstract 2

Abstract

It is a challenge for the whey industry to decrease the large amount of organically
contaminated wastewater. With today’s state of the art some of the proteins and the
lactose can be recovered from the whey. The remaining wastewater is comprised of
partly desugared whey concentrate (TEM 30, with a dry matter of 30%) which con-
tains a high organic load due to its lactose content of about 18 % and its low protein
content (1%). An industrial biotechnological utilization by converting it into biofuels

could lead to a further valorization and would reduce the environmental pollution.

The biotechnology utilization is performed in two steps: In the first step TEM 30 is
used as a raw material for the production of biomass (yeast of the species
Kluyveromyces marxianus). In the second step the lactose from TEM 30 is converted

into bioethanol catalyzed by the yeast produced in the first step.

The optimized process for the biomass production is performed in diluted TEM 30
(20% (v/v)), at 37 °C, supplemented with yeast extract (0.1% (w/v)). The process is
stable and reproducible from shake flask up to a cubic meter scale resulting in yeast
concentrations of >8 g I in < 12 h.

Due to the high salt loads a conversion into bioethanol is only possible in TEM 30
with reduced salt concentration. Technical desalination processes during the upstream
are either inefficient (ionic exchange, precipitation) or very complex (electrodialysis,
nanofiltration), thus a dilution of TEM 30 to < 65% is the method of choice. The op-
timized process conditions (37 °C and supplementation of yeast extract) result in
> 7.5 vol% of ethanol in < 70 h with a yield of > 90%. The batch-process is reproduc-
ible up to a 2,000 I-scale. A semi-continuously process management can be achieved

by yeast recirculation, which was successfully performed in lab-scale.

Important conclusions have been drawn on the basis of the performed experiments for
the development and optimization of the biomass- and ethanol production in TEM 30,
especially in cubic meter scale. These lead to a solid foundation and understanding of

the entire process which can be used for an industrial application.

Keywords: whey, whey concentrate, bioethanol, Kluyveromyces
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1 Einleitung

Die wachsende Weltbevolkerung und der steigende Energiebedarf grof3er Industrie-
staaten verknappen das Rohstoffangebot auf dem Weltmarkt. Dadurch steigen die
Preise und die fossilen Energiequellen werden schneller aufgebraucht. Staaten wie
z.B. Deutschland sind davon besonders betroffen, da sie auf den Import fossiler Ener-
gietrager beispielsweise fur Kraftstoffe angewiesen sind. Alternativ lassen sich Kraft-
stoffe aus Reststoffen verschiedenster Produktionsbereiche herstellen. Dies wirde
Importlander wie Deutschland weniger abhangig vom Weltmarkt machen und zu ei-

ner Schonung der Umwelt fiihren.

In Deutschland fielen im Jahr 2012 in der Molkereiindustrie bei der Herstellung von
Ké&se, Joghurt und Quark uber 15 Mio. t Molke an. Dieses Restprodukt besteht zu
uber 93 % (v/v) aus Wasser und enthalt zu etwa 5 % (w/v) Milchzucker und erndh-
rungsphysiologisch wertvolle Eiweille und Salze. Ein grof3er Teil der genannten Sub-
stanzen lasst sich technisch zurlickgewinnen. Milchzucker wird hauptsachlich in der
Nahrungsmittelindustrie verwendet und dient im Pharmabereich als Tragermaterial
fur Tabletten. Die Molkenproteine werden vorwiegend zur Herstellung von Molkerei-
produkten verwendet. Am Ende der etablierten technischen Molkenverwertung bleibt
teilentzuckertes Molkenkonzentrat als Restprodukt zuriick, indem immer noch ein
bedeutender Teil an Milchzucker enthalten ist. Dieses Restprodukt weist einen hohen
organischen Anteil auf und wird zum groRen Teil in der Landwirtschaft zur Mast und
als Dilnger eingesetzt oder im Abwasser entsorgt. Als Rohstoffquelle ist es bisher

noch weitestgehend ungenutzt.

Die Gewinnung von Bioethanol und Biogas aus Molkereststromen bietet interessante
Ansétze. Die Entwicklung und Etablierung von Verfahren zur Verwertung von Rest-
stoffen wiirde die Wertschopfungskette von Milch bzw. Molke erweitern. Auf diese
Weise konnten aus dem Naturprodukt Milch neben Kase, technisch gewonnenem
Milchzucker und Molkenproteinen zusatzlich Energietrdger gewonnen werden. Zu-
dem liel3e sich die organische Abwasserbelastung der Molkereiindustrie deutlich sen-

ken.
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2 Aufgabenstellung

In dieser Dissertation soll die biotechnologische Verwertung von teilentzuckertem
Molkenkonzentrat (TEM 30, 30% Trockenmasse) evaluiert werden. Ziel ist eine Ver-
wertungsstrategie in zwei Stufen: In der ersten Stufe soll TEM 30 zur Gewinnung von
mikrobieller Biomasse (Hefen der Spezies Kluyveromyces marxianus) erfolgen. In der
zweiten Stufe soll der in TEM 30 enthaltene Milchzucker mit den produzierten Hefen
zu Ethanol umgewandelt werden. Die Prozesse sollen zunachst jeweils im Labormal3-
stab optimiert werden. Der optimierte Prozess soll anschlieBend bis in den

Kubikmetermalistab als Pilotversuch getestet und reproduziert werden.

Diese Dissertation gliedert sich in drei Hauptteile. Im ersten Teil soll gezeigt werden,
dass in TEM 30 eine schnelle Prozessfiihrung zur Hefeanzucht méglich ist. Durch
Variation der TEM 30-Konzentration, der Temperatur, des pH-Wertes, der Anfangs-
biomassekonzentration, des Sauerstoffeintrags und durch Zusatz von Additiven soll
die Biomassegewinnung optimiert werden. AnschlieBend sollen die Experimente aus
dem SchittelkolbenmaRstab bis in den KubikmetermafRstab (1.700 L) Gbertragen und

reproduziert werden.

Im zweiten Teil dieser Arbeit soll der in TEM 30 enthaltende Milchzucker mittels
Hefen zu Ethanol umgesetzt werden. Der Bioprozess zur Gewinnung von Ethanol
wird erst durch eine Verminderung der Salzkonzentration im TEM 30 ermdglicht. Auf
der einen Seite sollen technische Verfahren zur Teilentsalzung (insbesondere Nano-
filtration und Elektrodialyse) getestet werden. Auf der anderen Seite soll eine Ver-
minderung der Salzkonzentration durch eine Verdiinnung erreicht werden. Durch Op-
timierung der TEM 30-Konzentration, des pH-Wertes, der Temperatur, der Hefekon-
zentration und durch Zusatz von Additiven sollen die Prozessdauer minimiert und der
finale Ethanolgehalt maximiert werden. Die Prozessfiihrung soll im batch-Ansatz, im
fed batch-Ansatz und im repeated batch-Ansatz getestet werden. Unter optimierten
Prozessbedingungen soll die Ethanolgewinnung bis in den KubikmetermaRstab (bis

2.000 L) reproduziert werden.

Im dritten Teil sollen weitere Aspekte dargestellt werden, die die Aufstellung eines

Gesamtkonzeptes ermdglichen.
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3 Theoretische Grundlagen

3.1 Molke — Aufkommen, Verarbeitung und Wertschépfung

Ausgehend von den aktuellen Herausforderungen der Molkereiindustrie (Abschnitt
3.1.1) sollen in den folgenden Abschnitten die heutigen Verarbeitungstechniken (Ab-
schnitt  3.1.2) und mdogliche biotechnologische Verwertungsstrategien (Ab-

schnitt 3.1.3) dargestellt werden.
3.1.1 Aufkommen und Problematik

In der Molkereiindustrie fallen in Deutschland jahrlich etwa 15 Mio. t Abwasser an,
die sog. Molke [1]. Je nach Verarbeitungsweg wird zwischen SiiBmolke, Sauermolke
und Caseinmolke unterschieden, welche in der Zusammensetzungen variieren (Siehe
Tabelle 3-1).

Tabelle 3-1: Zusammensetzung der unterschiedlichen Molkentypen [2].

StRmolke Sauermolke Caseinmolke
Nebenprodukt der Herstellung von Kése Frisgﬁl;?ie & Casein
Anteil am Molkenaufkommen 80% 20% <1%
Trockenmasse [% (w/v)] 6,20 5,70 6,10
Milchzucker [% (w/v)] 4,80 4,60 4,70
Proteine [% (w/v)] 0,75 0,30 0,50
Fette [% (W/V)] 0,05 <0,01 <0,01
Asche [% (W/V)] 0,60 0,08 0,90
pH-Wert 6,10 4,60 4,40

Die Entsorgung von Molke stellt wegen ihres hohen organischen Anteils ein Problem
fir die Umwelt dar. Bei der Késeherstellung beispielweise fallen pro kg Kése etwa
9 kg StBmolke an [3]. Die SuBmolke enthalt etwa 50% (w/v) des Milchzuckers, etwa
20% der Proteine (w/v) und etwa 55% (w/v) der Salze der Milch [4, 5]. Dieser hohe
Anteil an organischem Material und der hohe Anteil an Salzen, wie Stickstoff- und

Phosphatverbindungen, tragen stark zu einer Eutrophierung von Gewassern bei [6].
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Eine Einleitung in das kommunale Abwassernetz ist nicht erlaubt. Bis heute wird die
Molke zum groRten Anteil (ca. 60%) als Dunger auf Felder ausgebracht oder in ge-
trockneter Form als Tierfutter und Nahrungszusatz eingesetzt (siehe Schema in Ab-
bildung 3-1) [6-10].

Milch

SiiB-, Sauer-, Casein-

>l Molke

Trocknung
A\ 4

Kase,
Frischkdse,
Joghurt, Casein

Abbildung 3-1: Molkenproduktion und deren urspringliche Verwertung (rot) [3].

Seit Beginn der 70er Jahre wurden die Verarbeitungsverfahren in der Molkereiindust-
rie mit dem Ziel, die Abwasserlast zu verringern, weiterentwickelt. Der gegenwaértige
Stand der Technik (Abschnitt 3.1.2) reicht von der Riickgewinnung ern&hrungsphy-
siologisch relevanter Substanzen (wie Proteine und Milchzucker) bis hin zur energeti-
schen Verwertung der anfallenden Abwasser. Die Abwasserlast nachhaltig zu ver-

mindern bleibt dennoch eine aktuelle Herausforderung [2-5, 7, 9-12].

3.1.2 Technische Verarbeitung

Molke enthélt mit Milchzucker und Molkenproteinen erndhrungsphysiologisch wert-
volle Substanzen. Milchzucker (Laktose), das Disaccharid aus p-1-4-glykosidisch
gebundener D-Galaktose und D-Glukose, wird vor allem in der Nahrungsmittelpro-
duktion (u.a. fur Baby- und Kindernahrung, Schokoladen- und Fleischproduktion)
sowie in der Arzneimittelproduktion (Tragersubstanz in Tabletten) verwendet [13].
Molkenproteine (verschiedene Albumine und Globuline), bzw. Molkenproteinkon-
zentrate werden ebenfalls hauptsachlich in der Nahrungsmittelproduktion (Molkerei-
produkte, Functional Food und Kindernahrung) eingesetzt [14].
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Fur die technische Weiterverarbeitung wird die Rohmolke auf einen Feststoffanteil
von 20 — 30% eingedickt (Verdampfer oder reverse Osmose), wodurch Molkenkon-
zentrate entstehen. Sowohl aus Rohmolke, als auch aus den Konzentraten werden die
Molkenproteinkonzentrate ~ gewonnen.  Heute  werden  dafur  vorrangig
Membranverfahren wie die Ultrafiltration eingesetzt. Im Retentat sind die Molkenpro-
teine angereichert, sodass sich Konzentrate mit variierendem Proteingehalt abtrennen
lassen [3, 12].

Als zweite Fraktion bleibt das Molkenpermeat zuriick, welches den Groliteil des
Milchzuckers, aber nur noch geringe Mengen an Protein enthédlt. Aus diesem
Molkenpermeat lasst sich ein Teil des Milchzuckers gewinnen. Dazu wird das
Permeat weiter eingedickt (Verdampfer oder reverse Osmose), wodurch sich ein Teil
des Milch-zuckers, nach Auskristallisation, abtrennen l&sst [3, 12]. Der kristalline
Milchzucker wird Uber weitere Prozessschritte gereinigt, sodass verschiedene Rein-
heitsgrade erreicht werden konnen. Zuriick bleibt als Nebenprodukt der technischen
Molkenverarbeitung die sog. Mutterlauge, ein teilentzuckertes Molkenkonzentrat.
Dabei handelt es sich um eine tberséttigte Milchzuckersuspension, aus der eine weite-
re Gewinnung von Milchzucker gegenwaértig zu unwirtschaftlich ist. Ein Schema zur

technischen Verarbeitung von Molke zeigt Abbildung 3-2.

——> Trocknung, Viehfutter
Molke ——> Direkte Verflitterung, Diinger
Verdampfer
Umkehr- Ultrafiltration R Dekanter Mutterlauge
osmose > Molkenpermeat (Teilenzuckertes
oder Ein- Molkenkonzentrat)
dampfung
a

Molkenkonzentrat

Abbildung 3-2: Stand der heutigen technischen Verarbeitung von Molke unter Riickgewinnung
von Molkeproteinen und Milchzucker (blau), neben der klassischen Verwertung
(rot).

Durch die technische Verarbeitung wird die Abwassermenge der Molkereien verrin-
gert. Eine kommunale Entsorgung der entstehenden Abwasser ist allerdings nicht
maoglich, da die organische Belastung trotz der erlduterten Verarbeitung zu hoch ist.
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Die Abwaésser missen durch eine aufwandige Behandlung, bei der der organische
Anteil gesenkt wird, aufbereitet werden. Da hierdurch kein weiterer Nutzen entsteht,
gilt es alternative Verwertungsstrategien zu finden, um aus der anfallenden Mutter-
lauge die optimale Wertschopfung zu erzielen. Dies kann durch eine biotechnolo-
gische Verwertung erfolgen, durch die beispielsweise eine Umsetzung der organi-
schen Substanzen zu diversen niitzlichen Produkten erfolgen kann (Abschnitt 3.1.3).
So konnte die Abwasserbelastung bei gleichzeitiger Wertschopfung gesenkt werden
[2, 4, 6,10-12, 15-18].

3.1.3 Biotechnologische Verwertung von Molke und Molkenkonzentraten

Generell lassen sich aus Molke zahlreiche biotechnologische Produkte gewinnen.
Diese lassen sich grob in die Produktklassen Energietrager, organische Sauren, En-
zyme, Losemittel und Nahrstoffe unterteilen [3, 5, 10, 11, 17-28]. Als Rohstoff fir
einen biotechnologischen Prozess kdnnen dabei verschiedene auf Molke basierende

Medien eingesetzt werden. Ein generelles Schema ist in Abbildung 3-3 gezeigt.

—> Trocknung — Energietréger
Molke —> Direkte Verfiitterung (Ethanol, Biogas, Wasserstoff)
[ —> Organische Sauren

(Laktat, Citrat)
<

Molkenpermeat L5 Enzyme
7 (B-Galactosidase, Inulinase,

Biotechnologische
V. A Proteasen)
. rwertun
Molkenprotein- erwertung Lésemittel
konzentrat (héherwertige Alkohole,
Mutterlauge Ethylacetat, Aceton)
L—> Nahrstoffe
A
Konzentrat T > (Einzellerprotein, Hefeextrakt,
>  Milchzucker hydrolysierte Milchzuckerldsungen)

Abbildung 3-3: Biotechnologische Verfahren zur Verwertung von Molke und milchzuckerhaltigen
Restlésungen (griin), neben der klassischen (rot) und technischen Verarbeitung
(blau) [3, 22, 27].

Die im Verlauf der Molkenverarbeitung (Abschnitt 3.1.2) anfallenden Prozessfraktio-
nen (Rohmolke, Molkenkonzentrat, Mutterlauge) unterscheiden sich vor allem im
Feststoff-, im Zucker- und im Salzgehalt. Die Fraktionen eignen sich daher unter-

schiedlich gut fir eine biotechnologische Umsetzung. Wertvolle, aus Molke herstell-
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bare biotechnologische Produkte sind beispielsweise Ethylacetat [29-34] und Enzyme
(B-Galactosidase, Inulinase) [17, 22, 35-37]. Produkte mit geringerem Wert sind u.a.
Energietrager (siehe Abschnitt 3.1.3.1) oder organische Sduren. Milch und Molke
bzw. deren Konzentrate weisen einen hohen Salzanteil auf. Technische Verfahren, die
zu einer Teilentmineralisierung fuhren, kénnen die anschliefenden Prozesse der
Milchzuckergewinnung und der biotechnologischen Verwertung hinsichtlich der
Ausbeute und der Effektivitat verbessern [6, 27, 38-43]. Eine maximale Wertschop-
fung erreicht man in einer Verarbeitungskette, die zun&chst Uber die technische und
anschlieBend uber die biotechnologische Verwertung gefihrt wird [27]. Im Rahmen
der experimentellen Arbeiten (Abschnitt 4) soll ein Konzept fiir eine entsprechende
Verwertungsstrategie entwickelt werden. Auf die zugrunde liegende Prozesskette
wird in Abschnitt 3.2 n&her eingegangen.

3.1.3.1 Biotechnologische Gewinnung von Energietragern aus Molke

Die energetische Nutzung ist die gel&ufigste biotechnologische Verwertung von Mol-
ke und Molkenkonzentraten. Die bekanntesten fermentativen Verfahren im Bereich
der Bioenergiegewinnung sind die Biogasproduktion und die Fermentation zu Etha-
nol. [2, 3, 5, 17, 18, 22, 44]. Des Weiteren wird auch die Gewinnung von Biowasser-
stoff und hoherwertiger Alkohole aus Molke durchgefuhrt [45]. Die Bereitstellung
von Biokraftstoffen aus regenerativen Rohstoffquellen und agrarischen Reststoffen ist
Gegenstand der Forschung der letzten beiden Jahrzehnte, um fossile Rohstoffe einzu-

sparen und die CO,-neutrale Energieerzeugung zu erhéhen [46].

3.1.3.2 Ethanolgewinnung aus Molke

Das Substrat fur die Ethanolgewinnung ist der in Molke enthaltenen Milchzucker.
Milchzucker kann nur von bestimmten Mikroorganismen aufgenommen und zu Etha-
nol verstoffwechselt werden. Dazu zahlen vor allem Hefen der Gattung
Kluyveromyces, Candida und Brettanomyces [2, 7, 10, 15, 17, 26, 47-57]. Die beste
Prozesseignung zeigen Hefen der Spezies Kluyveromyces marxianus, die auch indust-

riell eingesetzt werden. Industriell etablierte Garhefen wie Saccharomyces cerevisiae
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oder Schizosaccharomyces pombe, sowie das Bakterium Zymomonas mobilis kénnen

Milchzucker hingegen nicht metabolisieren.

Grundsatzlich kann fiir die Ethanolgewinnung jede in der Molkenverarbeitung anfal-
lende Prozessfraktion eingesetzt werden. Der Zuckergehalt von etwa 5% (w/v) in
Rohmolke l&sst allerdings nur geringe Ethanolgehalte zu (bis zu 3,4 vol%). Fir die
Fermentation besser geeignet sind deshalb Molkenkonzentrate mit Zuckergehalten
von Uber 20% (w/v). Bei der Vergarung von Medien auf der Basis von Molkenpulver
mit einem Milchzuckergehalt von etwa 20% werden Ethanolkonzentrationen von
10 -—12 vol% erreicht [15, 17, 58]. Je hoher die finale Ethanolkonzentration ist, desto
geringer ist der Aufwand und somit die Kosten flr die destillative Riickgewinnung
[15, 17, 58]. Die biotechnologische Ethanolgewinnung sollte daher erst nach der tech-
nischen Verarbeitung (siehe. 3.1.2) erfolgen, da Ethanol als Basischemikalie einen
geringeren Marktpreis als Milchzucker erzielt, und auf diese Weise eine optimierte

Wertschopfungskette aufgestellt wird [9, 27].

Die industrielle Bioethanolgewinnung (Hauptrohstoffe dafiir sind Futtergetreide und
Zuckerriiben, > 99%) erfolgt grundsatzlich tber folgende Schritte [59]:

1.) Rohstoffaufbereitung
2.) Fermentation

3.) Destillation (unter Abtrennung von Schlempe und ggf. Hefe)

In Deutschland gibt es bisher lediglich eine Firma, die grofdtechnisch Bioethanol aus
Molkenkonzentraten herstellt (Firma Sachsenmilch Leppersdorf GmbH, Leppersdorf).
Das angewendete Verfahren unterliegt aufgrund einer Prozessspezifitat durch eine
vorgeschaltete Kalziumphosphatabtrennung dem Patentschutz [9]. Die Produktions-
kapazitat der Anlage (pro Jahr) betragt ca. 8.000 Tonnen Bioethanol [60]. Andere
Landern, u.a. Irland, Neuseeland und die Schweiz, nutzen ebenfalls Molke und Mol-

kenkonzentrate zur Ethanolherstellung [10, 17].

Die Wildtyp-Hefen der Gattung Kluyveromyces sind bedingt tolerant gegentber ho-
hen Ethanolkonzentrationen und hohem osmotischem Druck [4, 51, 53, 55, 56]. Daher
werden verschiedene Ansatzpunkte verfolgt, um den Prozess zu verbessern. Etablierte

Gaérhefen kdnnen eingesetzt werden, wenn der Milchzucker in der Molke bzw. den
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Molkenkonzentraten zuvor enzymatisch zu Glukose und Galaktose hydrolysiert wur-
de [61, 62]. Dazu muss das notwendige Enzym (B-Galactosidase bzw. Laktase) zuge-
geben werden, beispielsweise durch extrazelluldre Expression oder lysierte Hefezellen
einer Kluyveromyces-Spezies [28, 63-66]. Eine Alternative zum Einsatz von Wildtyp-
Hefen der Gattung Kluyveromyces, die den Milchzucker direkt verwerten kdnnen, ist
der Einsatz rekombinanter Hefen. Dazu werden die fehlenden Gene zur Milchzucker-
verwertung in etablierte Hefen wie S. cerevisiae eingebracht oder Hybride aus
Kluyveromyces und Saccharomyces erzeugt [4, 10, 15, 17, 50, 51, 57, 64, 67-70].

Die Ethanolbildung aus Milchzucker erfolgt Gber die Glykolyse, dem zentralen Pro-
zess beim Abbau aller Kohlenhydrate bei Eukaryoten und zahlreichen Bakterien, und
die alkoholische Garung (vgl. Abschnitt 3.3.1). Dabei ergibt sich folgende Stochio-

metrie:

1 Cy1oH2,04; (Laktose) > 4 C,HgO (Ethanol) + 4 CO, (Formel 3-1)

Aus 1 Mol Milchzucker werden 4 Mol Ethanol und 4 Mol CO, gebildet. Bezogen auf
die eingesetzte Masse kdnnen aus 1 g Milchzucker theoretisch maximal 0,538 g Etha-
nol gebildet werden. Der maximale Ausbeutekoeffizient betrdgt demensprechend
0,54 Qethanol § “Mmilchzucker-  Die in der Molke bzw. in den Molkenkonzentraten
(5 - 20% (w/v)) enthaltene Zuckermenge ist somit ausschlaggebend fiir die erreichba-
re Ethanolmenge. In der Praxis sind Ethanolausbeuten von 85 - 90% der theoretisch
maoglichen Ausbeute erreichbar. Durch die Umsetzung der Kohlenhydrate und Ab-
trennung des Ethanols ist eine Verringerung der organischen Belastung um bis zu
65% erreichbar.

3.1.3.3 Biogaserzeugung aus Molke

Zur Biogaserzeugung wird ein Gemisch aus verschiedenen Bakterien eingesetzt, wo-
durch sich ein breites Verwertungsspektrum ergibt. Es kénnen samtliche organische
Verbindungen samt Stickstoffkomponenten umgesetzt werden. Je nach Rohstoffquelle
enthdlt Biogas bis zu 75% Methan, 25% CO,, sowie u.a. Wasserdampf, Stickstoff,
Ammoniak und Wasserstoff [71]. Die Biogaserzeugung verlauft grundsatzlich tber

drei Teilschritte:
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1.) Hydrolyse der Makromolekiile und Bildung von Gérprodukten wie Ethanol, hé-

herwertige Carbonséuren und Gasen;
2.) Bildung von Essigséaure;
3.) Umwandlung der Essigsaure in Methan durch Archaebakterien [71].

Biogasanlagen sind hinsichtlich der Prozessfiihrung bis zu einer bestimmten organi-
schen Belastung ausgelegt, die kontinuierlich gehalten wird. Eine zu hohe Belastung
fiihrt zu einer Ubersduerung der Anlage. Insbesondere die essentiell wichtigen
Archaebakterien sind sensibel gegeniiber hohen S&ure- und Salzkonzentrationen. Da-
her sind der organische Anteil und die Salzkonzentration des Prozessmediums auf
Molkenbasis die entscheidenen Prozessvariablen. Aus diesem Grund eignet sich vor
allem Rohmolke zur Biogasgewinnung [2, 3, 18, 22, 26, 72, 73]. Des Weiteren ist
auch eine Kofermentation von Molke mit anderen Rohstoffen (wie Gulle) moglich
[72, 74, 75]. Bei der Umsetzung von Molke bzw. Molkenkonzentraten ist eine Ver-
minderung der organischen Belastung erreichbar [17]. Nach heutigem Stand der
Technik werden auch Destillationsriickstande aus der Ethanolherstellung (siehe Ab-
schnitt 3.1.3.2) als Substrate in Biogasanlagen eingesetzt. Die Ethanol- und Biogas-
produktion erfolgt auf diese Weise nacheinander in Reihe. Dadurch wird aktuell die

nachhaltigste, maximal mogliche Wertschopfung erzielt [2, 17, 18, 22, 28, 44].

3.2 Bestehende und angestrebte Prozesskette

Der im Rahmen dieser Arbeit verwendete Rohstoff TEM 30 (Teil-Entzuckertes Mol-
kenkonzentrat mit 30% Feststoffanteil, vgl. 6.1) zur Gewinnung von Biomasse (als
Starterkultur) und von Bioethanol fallt nach technischer Verarbeitung als Nebenpro-
dukt bei dem Molkenverarbeiter Biolac GmbH & Co. KG (Harbansen) jahrlich mit
tber 50.000t an [76]. Das TEM 30 wird bisher regional in Form von Dinger
(Feldverspriihung) oder als Silage fir Tierfutter verbraucht. Eine weitere biotechnolo-
gische und/oder energetische Nutzung wird zurzeit nicht betrieben. Die experimentel-
len Arbeiten (Abschnitt 4) sind essenziell fur die Erstellung eines Verwertungskon-
zeptes des Nebenproduktes hinsichtlich einer VVerbesserung der Wertschopfungskette.
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Ein Schema der Wertschdpfungskette, aus dem das in dieser Arbeit verwendete
TEM 30 hervorgeht, ist in Abbildung 3-4 dargestelit.

i Stand der — .
' Molkenprotein Milchzucker Blogasanlage ;
: Technik konzentrat Tierfutter :
i A A N
SiiRmolken- o Molken-
konzentrat Ultrafiltration |  permeat Verdampfer TEM 30
Dekanter
: Neu: Destillati
£ . estillations- Vergirung
 Biotechnologische } Biogas Anlage riickstand ) vDestiﬁation :
Verwertung Abwasser
feste Abfille Ethanol

Abbildung 3-4: Schema zur Prozesskette von Stiimolkenpermeat unter Verwertung des entstehen-
den Nebenproduktes zur Gewinnung von Bioenergietragern. Blau hervorgehoben:
Die in dieser Arbeit thematisierte Vergarung von TEM 30 zu Ethanol.

3.3 Biochemie von Hefen - Atmung und Géarung
3.3.1 Milchzuckerstoffwechsel

Jeder Organismus ist darauf ausgerichtet, Energie zu erzeugen. Das erfolgt bei aero-
ben Organismen uber die Atmungskette, in der Sauerstoff als Oxidationsmittel ge-
nutzt wird, um Kohlenhydrate wie beispielsweise den in der Molke enthaltenen
Milchzucker zu metabolisieren. Aus den Kohlenhydraten entstehen dabei H,O und
CO,. Steht kein Sauerstoff zur Verfiigung, werden die Reduktionsaquivalente auf an-
deren Wegen regeneriert, wobei Garprodukte (z.B. Laktat oder Ethanol) entstehen.

Die Metabolisierung von Milchzucker ist schematisch in Abbildung 3-5 dargestellt.
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Milchzucker
| Lactase
Galaktose Glukose
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e i * (10 aufeinander folgende Reaktionen)
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Bedingungen / \
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Bedingungen
2 Ethanol + 2 H,O 2 Laktat
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Fermentation zu Ethanol in ) Fermentation zu Laktat in
Hefen manchen Mikroorganismen

2 Acetyl-CoA

l Citratzyklus

4CO,+4 H,0

Tiere, Pflanzen, viele Mikroorganismen unter
acrobischen Bedingungen

Abbildung 3-5:  Schematischer Verlauf der Milchzuckerverstoffwechselung [77].

Nachdem der Milchzucker in die Zelle transportiert wurde, wird dieser durch das En-
zym p-Galactosidase (Lactase) in Glukose und Galaktose gespalten. Uber die Glyko-
lyse wird Glukose und Galaktose, welche zuvor enzymatisch zu Glukose epimerisiert
wird, zu Pyruvat umgesetzt. Pro Molekll Milchzucker fallen vier Molekile Pyruvat

an.

Verlauft die weitere Verstoffwechselung unter aeroben Bedingungen, wird Pyruvat
oxidativ decarboxyliert, wobei pro Pyruvat ein Acetyl-CoA durch Abspaltung von
CO; entsteht. Im Citratzyklus wird das Acetyl-CoA zu H,O und CO, umgesetzt. Da-
bei wird pro gebildetem CO;, genau ein Molekul O, verbraucht. Durch die
Verstoffwechselung tber die Glykolyse, den Citratzyklus und die Atmungskette kann

die Zelle bzw. der Organismus die meiste Energie in Form von ATP gewinnen. Eine
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adaquate Sauerstoffversorgung ist flir aerob wachsende Organismen die Vorausset-
zung fur einen optimalen Biomassezuwachs. Bezogen auf ein Molekil Glukose ergibt

sich dadurch folgende Summenformel:

CeH1206 +60, - 6 H,O +6CO, +38ATP (Formel 3-2)

Ist kein Sauerstoff verfuigbar oder liegen hypoxische Bedingungen vor, wird Pyruvat
uber die Garung verstoffwechselt. Dabei entsteht eine geringere Menge an Energie in
Form von ATP als bei der aeroben Verstoffwechselung. Bezogen auf ein Molekil
Glukose ergibt sich folgende Summenformel:

CeH12056 - 2C,HsOH+2CO, +2ATP (Formel 3-3)

Wird hingegen Ethanol verstoffwechselt, werden pro gebildetem CO, Molekil sto-
chiometrisch 1,5 O, Molekiile verbraucht [25, 67, 78]. Dafiir ergibt sich folgende

Summenformel:

CHsOH +30, > 3H,0+ 2CO, (Formel 3-4)

Die Summenformeln (Formel 3-2 bis 3-5) verdeutlichen das Verhéltnis von O,-
Verbrauch und CO,-Bildung bei jeder Art der Verstoffwechselung bzw. Reaktion.
Dieses Verhaltnis aus O,-Verbrauch und CO,-Bildung wird als respiratorischer Quo-
tient (RQ) bezeichnet:

CO,—-Bildungsrate (CPR)
O,—Verbrauchsrate (OTR)

RQ = (Formel 3-5)

wobei RQ < 1 > Zellatmung;

RQ > 1 - Garung.

In der Bioprozesstechnik, aber auch in der Medizin, hat sich diese GréRRe etabliert, um
eine Aussage Uber den Zustand eines Bioprozesses, einer Zellpopulation oder eines

ganzen Organismus zu treffen. Durch den RQ l&sst sich beschreiben, ob der Stoff-
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wechsel Uber die Atmung oder Uber die Géarung verlauft. Die O,-Verbrauchsrate und
die CO,-Bildungsrate kann tber die kontinuierliche Analyse der Abgaszusammenset-
zung des Bioprozesses gemessen werden. Der daraus berechnete RQ enthélt notwen-
dige Information Uber ablaufende Reaktionen im Bioprozess [25, 79, 80].

Organismen bzw. Zellen (u.a. auch Hefen) verhalten sich in gegebenen Bedingungen
nicht immer gleich. So wird die Art des Stoffwechsels noch von weiteren Effekten
bestimmt (siehe Abschnitt 3.3.2).

3.3.2 Metabolische Effekte von Hefen

L. Pasteur beobachtete Mitte des 19. Jahrhunderts, dass der Zuckerverbrauch von
S. cerevisiae unter anaeroben Bedingungen schneller verlauft als unter aeroben Be-
dingungen. Die beobachtete Stoffwechselcharakteristik ist eine der heute bekannten
metabolischen Effekte, die fiir Hefen beschrieben sind. Tatséchlich beruht der Pas-
teur-Effekt darauf, dass der Stoffwechsel tber den Citratzyklus ohne Sauerstoff inak-
tiv ist. Der hohe Bedarf an ATP muss somit anderweitig gedeckt werden. Das ge-
schieht, indem die Glykolyse unter anaeroben Bedingungen verstarkt wird und
schneller ablauft. Es wird sehr viel NADH gebildet. Das dadurch entstehende Pyruvat
wird anschlieend in Garprodukte wie beispielsweise Ethanol oder Laktat umgewan-
delt (siehe oben, Formeln 3-4 und 3-5), wodurch NADH zu NAD" regeneriert wird
(vgl. Abbildung 3-6) [25, 81-84].

Glukose

Glykolyse 2NAD~

2 Laktat bzw.

2 ATP 2 Ethanol

2 Pyruvat Gérung

Abbildung 3-6:  Bildung und Regeneration von NAD*/NADH [77].
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Ein weiteres regulatorisches Phdnomen ist die Glukose-Repression, die bei diversen
Hefe-Spezies auftritt. Oft wird das Phanomen auch als Crabtree-Effekt bezeichnet,
wobei sich die Effekte gleichen, die Ursachen aber andere sind. Der Effekt zeigt sich
durch eine Hemmung der Zellatmung bei hohen Zuckerkonzentrationen. Die Glukose-
Repression in Hefen unterliegt einer Repression der Gene fiir die Enzyme der At-
mungskette. Der Effekt tritt beispielsweise bei S. cerevisiae bereits bei einer
Glukosekonzentration von 0,1 g L™ auf, was dazu fiihrt, dass ein Wachstum nur ver-
langsamt mdglich ist. Der Crabtree-Effekt (beschrieben fir menschliche Tumorzellen)
hat als Ausloser eine niedrige ADP-Konzentration in den Mitochondrien, wodurch die
Enzyme der Atmungskette gehemmt werden. [67, 78, 79, 81, 85-88].

Die Art des Stoffwechsels hat malRgeblichen Einfluss auf die Entwicklung der Hefe-
population, die Wachstumscharakteristik oder die Bildung von Metaboliten. Die
Wachstumscharakteristik &ndert sich mit Veranderung der Prozessbedingungen. Das

lasst sich anhand verschiedener VergleichsgréRen festmachen (siehe Abschnitt 3.4).

3.4 Bewertungskriterien und Wachstumscharakteristika von Bioprozes-

sen

Die Variation von Prozessvariablen hat maRgeblichen Einfluss auf die Wachstumsge-
schwindigkeit bzw. —dauer sowie die finale Biomassekonzentration und -ausbeute.
Zur Bewertung der Experimente wurden in dieser Arbeit die spezifische Wachstums-
rate W, der spezifische Biomasseausbeutefaktor Yyxis und der spezifische
Ethanolausbeutefaktor Yp/s als VergleichsgroRen herangezogen, die folgendermalien
definiert sind [80, 89]:

In(X¢)—In (Xo)

U = — (Formel 3-6)
mit = spezifische Wachstumsrate
Xi = Biomassekonzentration zum Zeitpunkt t
Xo = Anfangsbiomassekonzentration

t = Zeit
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ax
Y = —— Formel 3-7
XIS ds ( )
mit  Yys = spezifischer Biomasseausbeutefaktor
dX = Anderung der Biomassekonzentration

ds

Anderung der Substratkonzentration

dpP
Yes = ——¢ (Formel 3-8)

mit  Yps = spezifischer Ethanolausbeutefaktor
dP = Anderung der Ethanolkonzentration

ds = Anderung der Substratkonzentration

Als Bewertungskriterium fur die Ethanolgewinnung wird die Ethanolausbeute heran-
gezogen, die sich folgendermalen ergibt:

C
Ethanolausbeute = Lthanol * 100% (Formel 3-9)
0,54 * Co,Milchzucker
mit  Cethanol = Ethanolkonzentration [g L'l]
Comilchzucker = Anfangsmilchzuckerkonzentration [g L‘l].

Die dargestellten GroRen bilden werden fir die Bewertung und den Vergleich der

experimentell getesteten Prozessbedingungen verwendet (Abschnitt 4).
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4 Experimenteller Teil

Im Rahmen dieser Dissertation wurde die biotechnologische Verwertung von
teilentzuckertem Molkenkonzentrat (TEM 30) evaluiert. Der in TEM 30 enthaltene
Milchzucker sollte auf der einen Seite in Biomasse und auf der anderen Seite in Etha-
nol umgewandelt werden. Die Prozesse wurden jeweils im Labormafstab optimiert
und im KubikmetermaRstab reproduziert. Die Uberwachung der Prozesse erfolgte
durch die Bestimmung der Biomasse, der Milchzuckerkonzentration, der

Ethanolkonzentration, sowie durch Uberwachung der Abgaszusammensetzung.

Im ersten Teil dieser Dissertation soll gezeigt werden, dass eine schnelle Prozessfih-
rung zur Biomassegewinnung maglich ist. Dabei werden zunéchst die grundlegenden
optimalen ProzessgrofRen durch Variation der TEM 30-Konzentration, der Tempera-
tur, des pH-Wertes, der initialen Biomassekonzentration und des Sauerstoffeintrags
ermittelt. Durch den Einsatz wachstumsfdrdernder Substanzen wird das Prozessmedi-
um optimiert. Anschlieend werden die Experimente aus dem Schuttelkolbenmalstab
in den Reaktormafistab (bis 1.700 L) tbertragen. Durch die Biomassegewinnung wird

das Inokulum fur die Fermentation bereitgestellt.

Im zweiten Teil dieser Arbeit wird die Ethanolgewinnung aus TEM 30 optimiert. Da-
zu wird zunéchst eine mogliche Salzabreicherung zur Verminderung des osmotischen
Drucks getestet. Die Teilentsalzung des TEM 30 wird mittels lonenaustauschern, mit-
tels Nanofiltration und mittels Elektrodialyse durchgefiihrt. Des Weiteren werden die
Prozessgrofien fir die Vergarung von verdinntem TEM 30 durch Variation des pH-
Wertes, der Temperatur und der Biomassekonzentration optimiert. Durch Zusatz
komplexer Nahrstoffe sollte ein schnellerer Prozess erméglicht werden. Die Prozess-
fuhrung wird im batch-Ansatz, im fed batch-Ansatz und im repeated batch-Ansatz
getestet. Unter optimierten Prozessbedingungen werden die durchgefiihrten Experi-

mente als Pilotversuch bis in den Kubikmetermalistab (bis 2.000 L) tibertragen.

4.1 Stoffliche Nutzung — Gewinnung von Biomasse aus TEM 30

In diesem Teil soll gezeigt werden, welchen Bedingungen zu einer schnellen Biomas-

segewinnung flhren.
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4.1.1 Ausgangsbedingungen

In vorangegangenen Arbeiten konnte gezeigt werden, dass TEM 30 sowohl als Roh-
stoff fur die Biomassegewinnung als auch fir die Ethanolgewinnung (siehe 4.2.1)
eingesetzt werden kann [7]. TEM 30 enthélt neben ca. 18% (w/v) Milchzucker einen
hohen Anteil an Salz, welcher eine biotechnologische Verwertung zu Biomasse und
Ethanol malgeblich beeinflusst. Fir die biotechnologische Verwertung von TEM 30
wurden ausgewdhlte K. marxianus—Stamme bereits getestet und beziglich ihrer Pro-
zesseignung charakterisiert [7]. TEM 30 konnte als Anzuchtmedium in einer Kon-
zentration von bis zu 40% eingesetzt werden (entspricht 80 g L™ Milchzucker). Die
Zugabe von Diammoniumhydrogenphosphat, insbesondere bei hohen Substratkon-
zentrationen,  erwies sich als  wachstumsfordernd,  wohingegen  hohe
Ethanolkonzentrationen (ab 8 vol%) wachstumshemmend sind. Grundlegend konnte
gezeigt werden, dass sich TEM 30 als Rohstoff zur Biomasse- und Ethanolgewinnung
eignet. Die Biomassegewinnung erfolgte dabei in verdinntem TEM 30 ohne jegliche

Zusatze wie Substrat, Mineral- und Né&hrstoffe sowie ohne pH-Korrekturmittel.

Fir die Anzucht der K. marxianus-Staimme DSM 5422 und DSM 70073 in TEM 30

wurden folgende Prozessbedingungen vorgegeben [7]:

- Kulturmedium: 10% (v/v) TEM 30 in Wasser

- Kultivierungstemperatur: 30 °C

- Beliftung: mindestens 0,5 vvm Luft, besser 1 vvm
- Kultivierungsdauer: 20 h

- Zuséatze: Antischaummittel

4.1.2 Optimierung der Prozessbedingungen zur Biomassegewinnung

Im Rahmen der experimentellen Arbeiten wurden verschiedene K. marxianus-
Stdmme (6.2) getestet. Dabei konnte herausgestellt werden, dass die Stdmme hinsicht-
lich threr Wachstumseigenschaften und der Biomasseausbeuten nahezu identisch sind

(Daten im Anhang unter 6.10.1). Im Rahmen dieser Arbeit wird daher ausschlieflich
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die Optimierung der Anzuchtbedingungen des K. marxianus-Stamms DSM 5422 ge-
zeigt.

Als Grundmedium fur die Optimierung wurde TEM 30 (Zusammensetzung siehe 6.1)
verdinnt mit deionisiertem Wasser verwendet, wobei die Experimente im Schuttel-
kolbenmaRstab durchgefihrt wurden. Zur Einddmmung von Fremdkeimen wurde eine
Pasteurisation (Erwarmung auf 100 °C) durchgefthrt. Die fir die Optimierung aus-
gewahlten Prozessvariablen und deren erwarteten Effekte auf den Prozess sind in Ta-

belle 4-1 gezeigt.

Tabelle 4-1: Ubersicht iiber die ausgewahlten Prozessvariablen zur Optimierung der An-
zuchtbedingungen.

Prozessvariable Erwartete Effekte

Anfangssubstratkonzentration/ e  Erhohung der finalen Biotrockenmasse (BTM)
Verdlinnung

(iTEM)

pH-Wert e Beschleunigter Prozess

(pH) e Verhinderung einer Ethanolbildung
Anzuchttemperatur e Beschleunigter Prozess

(M

Anfangs- e Erh6hung der finalen BTM
biomassekonzentration e Beschleunigter Prozess

(iBTM)

Sauerstoffversorgung e Verhinderung einer Ethanolbildung
(O2-Supply) (Verhinderung einer Sauerstofflimitierung)
Additive / wachstums- e Erhohung der finalen BTM

fordernde Substanzen e Erhohung des Biomasseausbeutefaktors Y xs

(Ad) e Beschleunigter Prozess
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Unter den ursprunglich aufgestellten Bedingungen (10% TEM 30, 30 °C, 20 h) [7]
ergaben sich nach 24 h folgende VergleichsgréRen (Daten siehe Abbildung 4-1):

BTM= 42¢gL"

- -1
M= 0,35 h™ (nach 12 h)
- -1
M= 0,18 h™™ (nach 24 h)
— -1
YX/S = 0,22 OBiomasse J ~Milchzucker
—&—Biomasse —#—Milchzucker Ethanol ——YX/S u
5 25 03 r 0.8
4 L2 2T
— s 3 F 0.6
O § 202
%03 155 7 =
% = = 04 =
g2 0 F £ =
2 2 &% 02
1 s E 3
= -
0 0 = 0,0 : . . 0
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
Zeit [h] Zeit [h]

Abbildung 4-1: Hefeanzucht unter den urspinglich aufgestellten Bedingungen (Schuttelkol-
ben, TEM 30 (10% (v/v)), 100 mL Medium, 30 °C, pH 5,7, 150 rpm).

Bei der optimierten Biomassegewinnung wird eine schnelle Anzucht (< 15 h) unter
hohen finalen Biomassekonzentrationen (>8 g L™) angestrebt. Dazu wurden eine
Vielzahl an Experimenten zur Optimierung der Anzuchtbedingungen durchgefihrt

(Daten befinden sich unter 6.10.2). Daraus lassen sich folgende Aussagen treffen:

o Nach 24 h ist kein starker Biomassezuwachs mehr zu verzeichnen, auch wenn
sich noch Reste an Milchzucker im Medium befanden;

« Die exponentielle Phase des Hefewachstums ist in Abhangigkeit der Prozess-
fiihrung nach spéatestens 12 h abgeschlossen;

o Bei dem getesteten K. marxianus-Stamm DSM 5422 (ebenso wie bei
DSM 70073) ist bei hoheren TEM 30-Konzentrationen eine aufféllig starke
Ethanolbildung parallel zur Anzucht zu verzeichnen, die in einer optimierten

Prozessfuihrung verhindert werden sollte.
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Eine Ubersicht tber die Ausgangsbedingungen, den Variationsbereich der Experi-

mente und die optimierten Bedingungen ist in Tabelle 4-2 dargestellt.

Tabelle 4-2: Optimierung der Anzuchtbedingungen: Ubersicht (iber die ausgewahlten Pro-
zessvariablen und deren Effekte.

Prozess- Ausgangs- Variations- Optimierte Effekte
variable bedingungen  bereich Bedingungen
iTEM 10% TEM 30 5-100% 20% TEM 30 Anzucht nur in TEM 30 Konzentratio-
(~18¢gL? TEM 30 (~36gL"? nen < 50% méglich
Milchzucker) Milchzucker) Erhohte finale BTM: >4 g L™
Aber: Y)</S < 0113 OBiomasse g-lMiIchzucker
pH pH 5,7 (un- pH45-7,0 pH 4,5 Keine parallele Bildung von Ethanol bei
verdndert) pH<45
e pund Yy nahezu unabhéngig vom pH
T 30°C 28 —-42°C 37°C e schnelleres Wachstum (L)
e Yy unabhdngigvon T
e Aber: starkere parallele Ethanolbildung
iBTM ca.0,1gL? 01-08gL? >04gL* o verkiirzte Anzuchtdauer
e Erhohte finale BTM: >55¢g L™
b Hoherer Yyxs > 0,15 Qgiomasse g>1MiIchzucker
0O,- 100 rpm 50-150rpm 150 rpm e  Adéquater O,-Supply vermindert paral-
Supply lele Ethanolbildung
e  Hohere T und guter O,-Supply flihren zu
hoherem Yys
Ad keine Hefeextrakt Hefeextrakt e Erhohte finale BTM: >9,0g L™
(0'1%) (0'1%) ® Haoherer YX/S >0,24 OBiomasse g-lMiIchzucker

e  Kiirzere Anzuchtdauer: <15 h

Um die finale Biomasse zu erhéhen, muss TEM 30 starker konzentriert eingesetzt
werden, damit mehr Substrat vorliegt. Deshalb wird TEM 30 fiir die Optimierung in
einer Konzentration von 20% eingesetzt. Nach 12 h ergeben sich dabei folgende Ver-

gleichsgrofien:

BTM= 32-37gL%
U= 0,31-0,36 h?,
Yxis = 0,12-0,13 OBiomasse g-lMiIchzucker-

Bei der Anzucht in héher konzentriertem TEM 30 (> 40%) sanken L und Yxs ab. Bei
der Anzucht in weniger konzentriertem TEM 30 (< 20%) wurden &hnliche Werte fir
1 (0,36 h™®) und hohere Werte fir Yxss (> 0,22 Ogiomasse 9 Milchzucker) €rreicht. Aller-

dings wurde nach 12h aufgrund der geringen Anfangssubstratkonzentration
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(<20 g L™ eine geringere finale Biomassekonzentration (< 2,8 g L™ BTM) erreicht
(vgl. Tabelle 4-3). Weitere Daten zur Variation der TEM 30-Konzentration befinden
sich im Anhang (Seite 105, Abbildung 6-7).

Tabelle 4-3: Ubersicht iiber die VergleichsgréBen (BTM, p und Yxs) fir die Biomassege-
winnung in unterschiedlich verdiinntem TEM 30.

TEM 30 BTM U Yos
Konz. (nach 12 h) (nach 12 h) (nach 12 h)
(V/V) [g L-l] [h-l] [gBiomasse g-lMiIchzucker]
5% 2,6 0,36 0,28

10% 2,8 0,36 0,15

20% 3,7 0,36 0,13

30% 3,3 0,31 0,12

40% 2,9 0,33 0,11

50% 2,4 0,29 -

Durch eine Verdnderung des pH-Wertes konnte im Rahmen der Experimente kein
verbessertes Wachstum verzeichnet werden, sodass der natirliche pH-Wert von
TEM 30 (pH 5,4 - 5,8) fiir die weitere Optimierung unverandert bleibt. Auffallig ist
jedoch, dass bei einem pH-Wert von 4,5 nahezu kein Ethanol gebildet wird, wéhrend
bei pH 5,7 im Maximum etwa 7 g L™ gebildet wurden. Durch eine Absenkung des
pH-Wertes kann somit eine parallele Ethanolbildung verhindert werden. Die Biomas-
seentwicklung wird dabei von der parallelen Ethanolbildung nur sehr gering beein-
flusst (vgl. Abbildung 4-2, weitere Daten zur Variation des pH-Wertes befinden sich
im Anhang, Seite 106, Abbildung 6-8).

~#—pH 5.7 pH 4.5 —#—pH 57 pH4.5

|

. 4 y

U] 5 10 15

Ethanol [g L]
=

Biomasse |g L]

20 25 0 5 10 15 20 25
Zeit [h] Zeit [h]

Abbildung 4-2:  Wachstumscharakteristika der Hefe in verdinntem TEM 30 unter Varia-
tion des pH-Wertes (Schittelkolben, 100 mL Medium 20% (v/v)
TEM 30, 30°C, 150 rpm).
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Eine geringe Steigerung des Wachstums, insbesondere in der Anfangsphase (0 - 7 h)
konnte durch Erhéhung der Temperatur auf 37 °C erreicht werden. Nach 12 h ergeben

sich dabei folgende Vergleichsgrofien:

BTM= 39gL™
U= >0,31 h™,
Yxis = 0,12 — 0,13 Jgiomasse g-lMiIchzucker-

Bei steigender Temperatur wird die parallele Ethanolbildung ebenfalls starker bzw.
sie setzt friher ein. Daraus lasst sich schlieRen, dass es bei hdheren Temperaturen,
zum Einen durch die verminderte Sauerstoffléslichkeit im Medium und zum Anderen
durch den schneller laufenden Stoffwechsel, friher zu einer Sauerstofflimitierung
kommt (vgl. Abbildung 4-3, weitere Daten zur Variation der Temperatur befinden
sich im Anhang, Seite 106, Abbildung 6-9, bzw. Seite 107, Abbildung 6-10.).

= @ - BTM (30°C) ~——#—BTM (37°C) — % =30°C —&—37°C

Ethanol (30°C) ==& Ethanol (37°C)

Biomasse und Ethanol [g L]

‘ . ‘ ; . ‘ ‘ :
0 5 10 15 20 25 0 5 10 15 20 25
Zeit [h] Zit [h]

Abbildung 4-3: Wachstumscharakteristika der Hefe in verdinntem TEM 30 unter Variation der
Temperatur (Schittelkolben, 100 mL Medium 20% (v/v) TEM 30, pH 5,7,
150 rpm).

Eine adaquate Sauerstoffversorgung fihrte zu einer Erhéhung der finalen Biomasse-
konzentration und zu einer Verminderung der parallelen Ethanolbildung. In den Expe-
rimenten konnte gezeigt werden, dass eine gute Sauerstoffversorgung insbesondere
bei héheren Temperaturen (37 °C) zu einer héheren Biomasse (> 4,5 g L™ BTM) und
dadurch zu einem héherem Yxis (0,24 Ogiomasse  Mmitchaucker) Tiihrte (vgl. Abbildung
4-4, weitere Daten befinden sich im Anhang, Seite 107, Abbildung 6-11, bzw. Seite
108, Abbildung 6-12, bzw. 108, Tabelle 6-9).
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Abbildung 4-4:  Wachstumscharakteristika der Hefe in verdiinntem TEM 30 unter Variation der
Schittelgeschwindigkeit und der Temperatur (Schittelkolben, 100 mL Medium
10% (v/v) TEM 30, pH 5,7).

Eine Verkirzung der Prozessdauer sowie eine Steigerung der finalen Biomassekon-
zentration konnten durch Erh6hung der Anfangsbiomassekonzentration erreicht wer-

den. Dabei ergaben sich folgende Vergleichsgroiien:

BTM= >50¢gL"
U= 0,20 h

- -1
YX/S - 0115 OBiomasse 9 ~“Milchzucker

Bei einer Anfangsbiomassekonzentration von iiber 0,4 g L™ war der Milchzucker be-
reits nach weniger als 15 h vollstandig aufgebraucht, was bei den bisher dargestellten
Experimenten mit geringeren Anfangsbiomassekonzentrationen erst nach ber 20 h
geschah. Als weitere Effekte der hoheren Anfangsbiomassekonzentrationen sind ein

Abfall von p und ein schnelleres Einsetzen der Ethanolbildung festzustellen.
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Abbildung 4-5:  Wachstumscharakteristika der Hefe in verdinntem TEM 30 unter Variation
der Anfangshiomasse (Schiittelkolben, 100 mL Medium 20% (v/v) TEM 30,
pH 5,7, 30 °C, 150 rpm).

Durch den Zusatz von Hefeextrakt (0,1% (w/v)) zu verdinntem TEM 30, einer héhe-
ren Temperatur (37 °C) und guter Sauerstoffversorgung konnte der Prozess zur Bio-
massegewinnung noch weiter optimiert werden. In frilheren Experimenten konnte
gezeigt werden, dass die Hefen in anderen komplexen Medien mit Nahrstoffquellen
wie Hefeextrakt oder Pepton besser wachsen. Eine Supplementierung von TEM 30
mit Hefeextrakt fihrte zu einer Aufwertung des Mediums, was zu einem verbessertem
Wachstum fiihrte (Daten siehe Anhang, Seite 110, Abbildung 6-14). Als wachstums-
fordernd erwiesen sich ebenfalls Soja-Pepton (0,3% (w/v)), Magnesiumsulfat (0,5%
(w/v)) und Malzextrakt (0,3% (w/v)). Keine fordernde Wirkung zeigte dagegen der
Zusatz von Ammoniumchlorid (0,1% (w/v)) und CaCl; (0,5% (w/v)).

Die optimierten Prozessbedingungen bilden die Grundlage fiir die Ubertragung des
Prozesses in den GroRmalistab. Dabei wurden im Reaktormalistab (10 L Rihrkessel)
in weniger als 12 h folgende Vergleichsgrofien erreicht (Daten siehe Anhang, Seite
111, Abbildung 6-15):

BTM= >90gL"
U= 0,33 h*,

— -1
YX/S = 0124 gBiomasse g Milchzucker-
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41.2.1 Zwischenfazit

Die experimentell ermittelten optimierten Prozessvariablen fiihren in Kombination zu
einer deutlichen Verkirzung der Anzuchtdauer mit hoheren finalen Biomassekonzent-
rationen. Die Kombination aus Erhéhung der Temperatur (37 °C), Erh6hung der An-
fangsbiomassekonzentration (0,4 g L™) und der Zusatz von Hefeextrakt (0,1% (W/v))
ist Voraussetzung fir eine schnelle Anzucht und hohe Hefekonzentrationen. Eine Ab-
senkung des pH-Wertes auf pH 4,5 flihrte zu minimaler Beschleunigung des Wachs-
tums bei Verminderung der parallelen Ethanolbildung. Unter optimierten Bedingun-
gen (20% TEM 30, 37 °C, 0,1% (w/v) Hefeextrakt, addquate Sauerstoffversorgung)
sind folgende VergleichsgréRen als Benchmark im Vergleich mit den urspringlichen

Bewertungskriterien erreicht worden:

Bedingungen: ursprunglich optimiert

Hmax [N7]: ~ 0,60 > 0,56

M (nach 12 h) [h™]: 0,36 >0,33

erreichte Biomasse [g L™]: ca. 2,5 >9,0

Y s [OBiomasse 9 Mitchzucker]: 0,22 (nach 24 h) > 0,24 (nach 12 h)
Anzuchtdauer: >20h <15h

4.1.3 Aufskalierung

Der im Labormalstab entwickelte und optimierte Prozess zur Biomassegewinnung
dient als Grundlage fir eine grof3technische Prozessfuhrung. Der Prozess sollte daher
einfach handhabbar und schnell sein. Die Biomassegewinnung wurde dazu im Rah-
men dieser Arbeit im Groimalistab getestet. Die Anzucht wurde in einem Seed-Train
durchgefiihrt. Die in den vorherigen Untersuchungen optimierten Prozessbedingungen
wurden bis in den Kubikmetermafistab aufskaliert. Die Hefe wurde von der Stammla-
gerung auf Agarplatten bis in den Kubikmetermalistab (1.700 L) angezogen. Die An-
zuchtstufen verliefen Gber Schittelkolben (200 mL bzw. 100 mL), Rihrkesselreaktor
(10 L bzw. 2 L und 10 L), Blasensédulenreaktor (50 L) bis in den 1.700 L Blasenséu-
lenreaktor bzw. alternativ bis in den 1.200 L Rihrkesselreaktor (vgl. Abbildung 4-6).
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Abbildung 4-6:  Ubersicht (iber die Teilstufen des Seed-Trains.
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4.1.3.1 Prozessuberwachung im Bioreaktor
Im ReaktormaRstab ergeben sich andere Herausforderungen als im Labormalistab:

¢ online und offline Prozessiiberwachung
e Sauerstoffversorgung

e Schaumbildung

Im Gegensatz zum Schittelkolbenmalstab hat man im Bioreaktor mehr Mdglichkei-
ten, den Prozess zu uUberwachen. Wichtig ist die Analytik der Gel6stsauerstoffmenge
(Sauerstoffsattigung). Dadurch werden beispielsweise eine Sauerstofflimitierung, eine
Umstellung des Stoffwechsels oder die Erschopfung der Substratquelle ersichtlich.
Eine zweite wichtige Uberwachungsmethode ist die kontinuierliche Analyse des Ab-
gases, mittels welcher eine Aussage Uber den Zustand des Stoffwechsels der Hefen
getroffen werden kann. Die Abgaszusammensetzung gibt Aufschluss darlber, welche
Mengen an O, verbraucht und die Menge an CO, gebildet werden. Daraus lasst sich
der Respiratorische Quotient (RQ) berechnen (vgl. 3.3.1, Formel 3-5). Aus dem Ab-
gasverlauf und dem RQ ist eine Unterscheidung zwischen Atmung und Géarung und
eine Umstellung des Stoffwechsels oder die Erschopfung der Substratquelle direkt
ablesbar. Sobald aufgrund der Substraterschopfung kein Sauerstoff mehr verbraucht
wird, steigt die Sauerstoffsattigung im Medium wieder an. Analog steigt der Sauer-
stoffanteil im Abgas wieder auf seinen Ausgangswert. Wird der Stoffwechsel hinge-
gen auf ein anderes Substrat umgestellt, sodass ein diauxisches Wachstum entsteht,
wird weiterhin Sauerstoff verbraucht. Der Ubergang vom einen auf das andere Sub-
strat ist somit im Verlauf zu erkennen. Beispielsweise wird bei der Metabolisierung

von Ethanol mehr O, verbraucht als CO, entsteht (vgl. Formel 3-4, Seite 15):

OTR > CPR; RQ < 1.

4.1.3.2 Sauerstoffversorgung im Reaktormalistab

Anhand der beschriebenen Analyse-Methoden lasst sich der Prozess leicht ber-
wachen und bewerten. Analog zu den Experimenten im Schuttelkolbenmalstab er-
folgte eine Biomassegewinnung im labortechnischen Mafistab (10 L Rihrkesselreak-
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tor Biostat C, Sartorius, Gottingen). Dabei wurde die Rihrerdrehzahl variiert, um den
Einfluss der Sauerstoffversorgung zu evaluieren. Der Prozess wurde in TEM 30 (20%
(v/v)) bei 37°C und einer Begasungsrate von 1 vvm Druckluft durchgefiihrt. Die
wachsende Kultur wurde mittels eines pO,-Sensor (Visiferm™ DO, Hamilton,
Hochst) und der Abgasanalytik (AO2020, ABB, Hamburg) Uberwacht. Die Ruhrerd-
rehzahl betrug 300 rpm und 500 rpm. Die Verlaufe der Biomassekonzentration, des
Milchzuckers, der parallelen Ethanolbildung und der Geldstsauerstoffmenge sind in
Abbildung 4-7 dargestellt.

Biomasse Ethanolbildung
—+—300rpm —#—500 rpm =+=300rpm ==8=500rpm
8 3 -
_ 64 6
o 3
e =
g4 =4
£
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=30 80
e
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Abbildung 4-7: Wachstumscharakteristika der Hefe in TEM 30 (20% (v/v)) mit 0,1% (w/v) Hefe-
extrakt unter Variation der Ruhrerdrehzahl (Bioreaktor, 10 L Medium, pH 5,7,
37 °C).

Analog zu den in Abschnitt 4.1.2 dargestellten Ergebnissen wirkt sich die Sauerstoff-
versorgung nur gering auf die Biomasseentwicklung aus. Die Verlaufe der Anzucht
bei 300 rpm und 500 rpm sind somit sehr &hnlich. Bei einer Ruhrerdrehzahl von
300 rpm wurde allerding mehr Ethanol gebildet. Die Geldstsauerstoffmenge sank bei
Anzucht unter einer Rihrerdrehzahl von 300 rpm schneller als bei 500 rpm. Das be-
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deutet, die Hefen unterliegen nach etwa 4 h bzw. 6 h einer Sauerstofflimitierung. Zu-
dem erkennt man an einem Ausschlag im Verlauf des pO,-Wertes die Erschépfung
des Milchzuckers nach etwa 12 h. Es erfolgt eine Umstellung des Substrates auf Etha-
nol, wodurch ein diauxisches Wachstum entsteht (aufgrund geringer offline Daten-
dichte aus Daten nicht ersichtlich). Nach 24 h ist kein Substrat mehr vorhanden. Die
Umstellung des Stoffwechsels ist ebenfalls im Abgasverlauf wiederzufinden. Der
Verlauf der Abgaszusammensetzung und der daraus berechnete RQ ist exemplarisch
in Abbildung 4-8 dargestellt.
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Abbildung 4-8: Abgascharakteristika: CO,-Produktionsrate (CPR), O,-Transferrate (OTR) und
respiratorischer Quotient (RQ).

Mit Erreichen der Sauerstofflimitierung nach 4 h bzw. 6 h steigt der RQ (ber den
Wert 1. Daran l&sst sich erkennen, dass mehr CO, gebildet als O, verbraucht wird.

RQ > 1; CPR > OTR -> Die Gérung ist starker als die Atmung.

Durch eine weitere Erhdhung des Sauerstoffeintrags ber die Ruhrerdrehzahl lieRe
sich die Sauerstofflimitierung verzdgern. Des Weiteren l&sst sich auch direkt anhand
der Abgaszusammensetzung erkennen, wann das Substrat aufgebraucht ist. Nach 12 h
fallt die OTR ab, steigt wieder kurz an (1,5 h) und fallt dann weiter ab. In der Senke
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ist der Milchzucker aufgebraucht und das Substrat wird von Milchzucker auf Ethanol

umgestellt.

Die Verldaufe der Biomassekonzentration waren bei den gewéhlten Rihrgeschwindig-
keiten Uber die Prozessdauer nahezu gleich. Daraus l&sst sich schliel3en, dass eine
Sauerstoffunterversorgung nicht zu EinbulRen bei der Biomassebildung fiihrt, was die

Ergebnisse im Schuttelkolbenmalstab bestétigt (vgl. 4.1.2).

Der Sauerstoffeintrag ist in erster Linie von der Art bzw. der Architektur des Reaktors
abhangig. So ist der Sauerstoffiibergang von der Gasphase in die Flissigphase, quan-
tifizierbar mittels K a-Wert, die entscheidende GroRie. Der K a-Wert ergibt sich aus
dem Stoffilbergangskoeffizient K (stoffspezifisch, nicht bestimmbar) und der Uber-
gangsflache der Gasphase, also der Gasblasen a (schwierig zu bestimmen). Die Uber-
gangsflache der Gasphase ist abhangig von der Grolie der Gasblasen. Bei einem iden-
tischem Gasvolumen fiihren viele kleine Blasen zu groReren K a-Werten als wenige
groRRe Blasen. Der K a-Wert der Ruhrkesselreaktoren ist deutlich groRer als der der
einfachen Blasensdulen [80, 89, 90]. Das beruht darauf, dass die Blasen durch die
Rihrblatter zerschlagen, also verkleinert werden und durch die starke Durchmischung
und Rickvermischung sehr lange im Medium gehalten werden. Kleinere Blasen ha-

ben zudem einen langsameren Auftrieb als grof3ere Blasen [91].

In Rihrkesselreaktoren, die hohe Drehzahlen erreichen kdnnen, ist eine gute Sauer-
stoffversorgung unproblematisch. Kritische Punkte dieser Reaktortypen sind Scher-
stress (unproblematisch fiir die verwendeten Hefen) und eine stirkere Schaumbildung.
Durch Zusatz von Antischaummittel kann einer Schaumbildung vorgebeugt werden.
Dabei muss darauf geachtet werden, dass das verwendete Mittel nicht toxisch fir die
Hefen ist oder in einer zu hohen Konzentration eingesetzt wird, da das den K a-Wert

drastisch senken wiirde [80].

In Reaktoren ohne Rihrwerk gestaltet sich der Sauerstoffeintrag etwas schwieriger.
Entscheidend ist die Durchstromungsflache, die wiederum vom Reaktordurchmesser

abhangt. Je diinner und hoher der Reaktor ist, desto grofer ist der K a-Wert [80].

Um eine adaquate Sauerstoffversorgung in den verwendeten Blasenséulenreaktoren
im GroBmalistab (50 L und 1.700 L) zu gewaéhrleisten, wurden zwei Lsungsansétze

verfolgt:
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1) Erhohung des Lufteintrags.
Problem: Mit steigendem Reaktorvolumen werden sehr groRe Geblaseleis-

tungen notwendig

2.) Modifikation der Begasungseinheit: Installation einer Begasungseinheiten
(Gasspargern) aus Sintermetall.

Problem: Mdglicher Druckverlust im Reaktor und stérkere Schaumbildung.

4.1.3.3 Biomassegewinnung vom Labormaf3stab bis in den Kubikmetermafistab

Die Aufskalierung erfolgte in einem Seed-Train vom Schittelkolben (200 mL), Rihr-
kesselreaktor (10 L), Blasensaulenreaktor (50 L) bis in den 1.700 L Blasenséaulenreak-
tor bzw. in den 1.200 L Rihrkesselreaktor (vgl. Abbildung 4-6, Seite 29). Ziel dabei
ist eine Hefeproduktion von tber 10 g L™ im KubikmetermaRstab in einer méglichst
kurzen Prozessdauer. Eine Bereitstellung moglichst hoher Hefekonzentrationen im
Kubikmetermafstab ist \Voraussetzung fur eine groBtechnische Vergarung von
TEM 30 (Abschnitt 4.2.4).

Um die bestmogliche Prozessfiihrung und hohe Biomassekonzentrationen in jeder
Stufe zu erreichen, werden in jeder Stufe folgende Bedingungen gewahlt:

TEM 30 Konzentration: 20% (v/v) (~40 g L™ Milchzucker)

pH-Wert: unveréandert (pH 5,7)

Temperatur: 30 °C bzw. 37 °C

Inititiale Biomasse: >0,5g L™ (hohe Biomasse in Vorstufe)
Additiv: 0,1% (w/v) Hefeextrakt (HE)

Sauerstoffversorgung:  Schittelkolben: hohe Schittelgeschwindigkeit
Ruhrkesselreaktor: > 1 vvm Druckluft, > 300 rpm
Blasensdulenreaktor: > 1,5 vvm
Ruhrkesselreaktor (GrofimaRstab): 130 rpm
Antischaummittel: 0,1 mL L™ Tego KS 911 (nicht im Schiittelkolben)

Rohstoffaufbereitung:  Teilentkeimung (1 min > 100 °C bzw. 5 min > 85 °C)
Inokulation: Sterilisierung durch Oberflachendesinfektion und

Flammenkegel
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4.1.3.4 Zweistufige Anzucht im LabormaRstab

Als Starterkultur fiir die Reaktorkaskade diente eine im Schittelkolben (200 mL) an-
gezogene Hefekultur. In dieser Stufe wurde aufgrund der Anfalligkeit fir Kontamina-
tionen autoklaviertes Medium (YMPL 20, siehe 6.4.2) verwendet. Die Inokulation
erfolgte aus einer Lebendkultur von einer Agarplatte (siehe. 6.4.1). Die Kultur wurde
Uber Nacht bei 30 °C und einer Schiittelgeschwindigkeit von 150 rpm angezogen.
Nach etwa 17 h wurde eine Biomasse zwischen 4 — 6 g L™ erreicht. (Der Verlauf ist
analog zu den in Abbildung 6-14, Abschnitt 6.10.2, dargestellten Experimenten).

In der 2. Stufe wurde die frische Hefekultur (200 mL) in einen 10 L Rihrkesselreak-
tor (Sartorius, Gottingen) als Inokulum eingebracht. Die Anzucht erfolgte bei 37 °C in
TEM 30 (20% (v/v)) unter Supplementierung von Hefeextrakt (0,1% (w/v)). Die Sau-
erstoffversorgung erfolgte (in diesem Fall) durch 2 vvm Druckluft und durch eine
Ruhrerdrehzahl von 300 rpm. Die wachsende Kultur wurde mittels pOj-Sensor
(Visiferm™ DO, Hamilton, Hochst) und Abgasanalytik (S 710, Sick, Hamburg)
uberwacht. Durch Zusetzen von Antischaummittel (1 mL) sollte einer Schaumbildung

vorgebeugt werden. Die Prozesscharakteristik ist in Abbildung 4-9 dargestellt.

Milchzucker und Biomasse Gelostsauerstoff und Ethanol
—8—Milchzucker —+—Biomasse —p02 Ethanol
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Abbildung 4-9:  Prozesscharakteristika der Hefeanzucht im 10 L Rilhrkesselreaktor (20% (v/v)
TEM 30, 0,1% (w/v) Hefeextrakt, 2 vvm, 300 rpm).
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Es wurden folgende Vergleichsgréfien erreicht:

BTM=  ca. 6gL™(nach 12 h)

BTM=  >10gL™(nach 24 h)
Yxis = 0,15 OBiomasse g-lMiIchzucker (naCh 12 h)
Yxis = 0,26 OBiomasse g—lMiIchzucker (naCh 24 h)

Unter den gewdhlten Bedingungen verlief der Prozess langsam, was in erster Linie
von der geringen Animpfdichte abhing, da weniger als 0,1 g L™ Biomasse in den Pro-
zess eingebracht wurde. Bei einer hohen Animpfdichte wirde der Prozess deutlich
schneller ablaufen, sodass Biomassekonzentrationen von tiber 8 g L™ in 12 h Prozess-

dauer durchaus realisierbar sind.

Zudem zeigt sich, dass die Sauerstoffversorgung in Rihrkesselreaktoren bei
Rihrergeschwindigkeiten von 300 rpm nicht gewahrleistet werden kann. Trotz einer
Begasungsrate von 2 vvm setzt bereits nach etwa 4 h eine parallele Ethanolbildung
ein. Die Sauerstoffsattigung sinkt dabei auf nahezu Null. Die Sauerstofflimitierung
lasst sich auch anhand der Abgaszusammensetzung feststellen. Der RQ steigt nach 4 h

deutlich tber 1, bis das Substrat nach etwa 10 h erschopft ist.

4.1.3.5 Dreistufige Anzucht im Labormafstab

Um in kirzerer Zeit eine hohere Biomassekonzentration zu erreichen, wurde zwi-
schen dem Schuttelkolbenmalstab und dem 10 L Reaktor eine weitere Stufe einge-
flgt. Verwendet wird dafiir ein Rihrkesselreaktor mit einem Arbeitsvolumen von 2 L.
Die Prozesse im 2 L und 10 L Reaktor verlaufen analog. Der Prozessverlauf wird an
dieser Stelle aufgrund der gegebenen Prozessstabilitat nicht mehr ausfuhrlich darge-
stellt. Eine Ubersicht tiber die anfanglichen und finalen Biomassen jeder Stufe befin-
det sich in Tabelle 4-4.
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Tabelle 4-4: Kaskade zur Biomasseproduktion im LabormafRstab bis 10 L.

Volumen  Dauer Initiale Biomasse Finale Biomasse
Stufe 3 3
[L] [h] [gL™] [gL7]
1* 0,1 12 ~0,2 4-6
2 ** 2 8 0,2-0,3 6-8
3 *x* 10 8 0,6-0,8 8-10

*  YMPL20, 150 rpm
** 20% (v/v) TEM 30, 0,1% (w/v) Hefeextrakt, 1 vvm, 1.000 rpm, 100 mL Inokulum;
*** 20% (v/v) TEM 30, 0,1% (w/v) Hefeextrakt, 1 vvm, 700 rpm, 1 L Inokulum.

Durch die Zwischenstufe ergeben sich zwei sehr schnelle Anzuchtstufen (2 L bzw.
10 L), die zu einer klrzeren Gesamtprozessdauer (28 h) und hoherer Biomassekon-
zentration (10 g L™) fiihren.

4.1.3.6 Anzucht im PilotmaRstab

Die Durchfuhrung der 4. und 5. Stufe erfordert einen 30-mindtigen Transport der an-
gezogenen Hefekulturen. Daflir wurde von der frisch geernteten Kultur ein VVolumen
von 5 L Kulturbrihe bei 6 °C kihl gestellt. Die im Folgenden dargestellten Prozesse
im GroBmalistab wurden jeweils mit frischen Vorkulturen gestartet. Die VVorkulturen
wurden analog zu der oben dargestellten Prozessfiihrung im 10 L-Reaktor hergestellt.
Die erreichten Biomassekonzentrationen lagen dabei im Bereich bis maximal 10 g L™.
In der 4. Stufe (50 L) wurden in mehreren Experimenten vergleichbare Ergebnisse

wie in den kleineren VVolumina (10 L) erreicht.

Anzucht im 50 L Blasensaulenreaktor

Die 4. Stufe wurde mit einer Hefesuspension (5 L, Biomassekonzentration ca. 9 g L™)
aus der 3. Stufe (10 L-Reaktor) angeimpft. Der Prozess erfolgte in 50 L TEM 30
(20% (v/v), verdunnt mit Leitungswasser) unter Zusatz von 15 mL Antischaummittel
(Tego KS 911, Evonik). Es wurden unterschiedliche Bedingungen getestet. Zum Ver-
gleich werden zwei Verlaufe dargestellt, wobei einer unter optimierten (1) und einer
unter nicht optimalen Bedingungen (2) gefuihrt wurde. Die Ansatze unterschieden sich
folgendermalien:
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Ansatz: 1) (2
Begasungsrate: 2vvm 3vvm
Temperatur 37°C 30°C
Hefeextrakt: 0,1% (w/v) ohne Hefeextrakt

Die Begasung erfolgte in beiden Féllen durch einen eigens entwickelten Gasverteiler
aus Sintermetallstaben mit Poreng6Ren von 100 um (siehe Anhang, Abschnitt 6.8.1,
Abbildung 6-2). Die Versuche wurden neben einer regelméligen Probenentnahme
auch mittels Abgassensor (BluelnOne, BlueSens, Herten) verfolgt. Die Charakteris-
tika der beiden Ansétze sind in Abbildung 4-10 dargestellt.

Biomasse Ethanolbildung
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Abbildung 4-10: Charakteristika zweier ausgewahlter Prozesse zur Hefeanzucht im 50 L-MaRstab
in 20% (v/v) TEM 30. Unter Zusatz von Hefeextrakt (HE).
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Es wurden folgende Vergleichsgréli3en erreicht:

1) )
BTM: ca. 13 ca9 gL
Yxs: 0,32 0,25  Jgiomasse § Milchzucker
Ethanol: 8 o gLt
Anzuchtdauer: <10 15 h

(bisBTM >8 g L™

Der Prozess unter optimierten Bedingungen (1) l&uft deutlich schneller als der Prozess
unter den nicht optimalen Bedingungen (2). Unter optimierten Bedingungen wurden
trotz einer Sauerstofflimitierung bereits nach 10 h tiber 12 g L™ Biomasse erreicht,
was einer spezifischen Ausbeute von Uber 0,32 ggiomasse g'lsubstrat entspricht. Unter
nicht optimalen Bedingungen (2) wurde ebenfalls eine hohe finale Biomasse von tber
9 g L™ erreicht, allerdings dauert der Prozess deutlich langer (> 15 h). Die hohe Bega-
sungsrate sorgte dafir, dass Uber die gesamte Prozessdauer keine Sauerstofflimitie-
rung auftrat (RQ < 1). Durch die niedrige Temperatur und den hohen Sauerstoffein-
trag tritt keine Ethanolbildung auf, wodurch das Substrat auch nach 18 h noch nicht

verbraucht war.

Durch eine ausreichende Begasung von tiber 2 vvm, eine hohe Temperatur von 37 °C,
den Zusatz von 0,1% (w/v) Hefeextrakt und die hohe Anfangsbiomasse von
iiber 1 g L™* konnte ein sehr schneller Prozess unter sehr hohen Biomassekonzen-
trationen auch im GroRmalstab erreicht werden. Dabei l&sst sich der Prozessverlauf
durch eine Abgasanalytik Uberwachen. Durch das Abfallen des respiratorischen Quo-
tienten ist zu erkennen, wann das Substrat verbraucht ist. Zudem wird auch eine
Ethanolbildung sichtbar, da das Ethanol nach Erschopfung von Milchzucker, der pri-

maéren Substratquelle, verstoffwechselt wird.

Anzucht im Kubikmetermafistab: Blasensaule und Riuhrkessel

In der 5. Stufe wurden zwei unterschiedliche Reaktortypen flr die Hefeanzucht getes-
tet. Der Prozess erfolgte in TEM 30 (20% (v/v) verdunnt mit Leitungswasser der Stadt
Hannover) mit Zusatz von 0,2 mL L™ Antischaummittel (Tego KS 911, Evonik). Die

Ansadtze wurden jeweils mit einer Hefesuspension (50 L, Biomassekonzentration
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>10 g L™) aus der 4. Stufe angeimpft. Die Ansatze unterschieden sich folgenderma-

Ren:
Ansatz: 1) (2
Reaktorarchitektur: Blasensdule Ruhrkessel
Begasungsrate: 2 vwm 2vvm
Rihrerdrehzahl: - 130 rpm
Temperatur 30 °C 37 °C
Hefeextrakt: 0,1% (w/v) 0,1% (w/v)

Der Prozess im Ruhrkessel (Ansatz 2) wurde neben der Probenentnahme zudem mit-
tels Abgassensor (BluelnOne, BlueSens, Herten) verfolgt. Die Charakteristika der
beiden Ansétze sind in Abbildung 4-11 dargestellt.

Biomasseentwicklung Ethanolbildung
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Abbildung 4-11: Charakteristika der Hefeanzucht im KubikmetermafRstab in unterschiedlichen
Reaktorarchitekturen: Rihrkessel und Blasenséule.



Experimenteller Teil 41

Es wurden folgende Vergleichsgréfien erreicht:

1) )
BTM: ca. 8 ca.6 gL
Ethanol: 10 15 gL*?
Anzuchtdauer: <10 - h

(bisBTM >8 g L™

Beim Vergleich zwischen Ruhrkesselreaktor und Blasensdule wird deutlich, dass die
Sauerstoffversorgung mit zunehmender Reaktorskalierung schwieriger wird. Eine
bessere Prozessfiihrung war im Ruhrkessel erreichbar. Insbesondere an der parallelen
Ethanolbildung wird ersichtlich, dass sich die Architektur der verwendeten Blasensau-
le (vgl. 6.7) nicht fiir die Biomassegewinnung fir diesen Prozess eignet. Es wurden
ca. 15 g L™ Ethanol gebildet, was einer in diesem Fall ungewollten Ethanolausbeute
von Uber 60% entspricht. Die Hefezellen unterlagen einer Sauerstofflimitierung. Der
Prozess wurde bei 30°C durchgefihrt und es ist anzunehmen, dass die
Ethanolbildung bei einer hdheren Prozesstemperatur noch schneller ware. Eine An-
zucht der Hefe in dem verwendeten Blasensédulenreaktor sollte daher nicht angestrebt

werden.

Dahingegen war im Rihrkessel eine gute Biomassebildung mdglich. Durch einen
adaquaten Sauerstoffeintrag und die hohe Temperatur lief der Prozess schnell und der
Milchzucker ist bereits nach 8 h aufgebraucht. Die starke parallele Ethanolbildung
bedeutet, dass auch in den Rihrkessel zu wenig Sauerstoff eingetragen wird, was sich
anhand der verwendeten online-Analytik verfolgen und feststellen lasst. Der RQ lag
oberhalb von 1, bis der Milchzucker nach 8 h aufgebraucht war. Durch die anschlie-
Rende Verstoffwechselung des Ethanols fiel der RQ-Wert unter 1. Die Sauerstoffsat-
tigung im Medium sank rapide ab und lag bereits nach 5 h nahe Null, wodurch schon
friihzeitig eine parallele Ethanolbildung einsetzte. Da der Ruhrer am Maximum der
Leistungsféhigkeit von 130 rpm war, l&sst sich der Sauerstoffeintrag nur ber eine
Erhohung der Begasungsrate verbessern. Der Prozess lauft auch in dieser Skalie-
rungsstufe stabil und filhrt zu hohen Biomassekonzentrationen von (iber 8 g L™. Eine

maogliche Weiterentwicklung des Prozesses hinsichtlich der Aufskalierung (> 10 md)



Experimenteller Teil 42

wird in Abschnitt 4.3.1 diskutiert. Des Weiteren kdnnte die angezogene Biomasse

auch als Inokulum fiir eine Fermentation im GroBmalistab dienen (Abschnitt 4.2.4).

4.1.3.7 Zwischenfazit

Die Biomassegewinnung in TEM 30 konnte bis in den Kubikmetermalstab (1.700 L)
reproduziert werden. Eine Hefeanzucht zur Bereitstellung eines Inokulums fur grof3-
technische Prozesse (weitere Aufskalierung, groRtechnische Fermentation) ist mog-
lich. Die Ubertragung der im LabormaRstab optimierten Bedingungen fiihrte auch im
GroRmaRstab zu Biomassekonzentrationen von iiber 8 g L™ bei spezifischen Biomas-
seausbeutefaktoren von tiber 0,25 ggiomasse § substrat- ESsentiell fiir einen schnellen Pro-
zess sind: eine hohe Temperatur von 37 °C, die Supplementierung mit Hefeextrakt
und eine adaquate Sauerstoffversorgung. Eine zur Biomasseproduktion parallele
Ethanolbildung kann im GrolimaRstab nur schwer verhindert werden, ist fur die Bio-
massegewinnung allerdings nicht hemmend. Generell verlief die Anzucht in Ruhrkes-
selreaktoren besser als in Blasensaulen. Als geeignete Analytik zur online-
Uberwachung erwiesen sich die Messung der Abgaszusammensetzung und die Mes-

sung der Sauerstoffsattigung.

4.1.4 Zusammenfasssung der Ergebnisse zur Gewinnung von Biomasse aus
TEM 30

Im Labormalistab konnten optimierte Prozessvariablen fiir die Biomassegewinnung in
TEM 30 herausgestellt werden. Diese flihrten zu einer deutlichen Verkiirzung der
Anzuchtdauer bei hoheren finalen Biomassekonzentrationen. Die Ansatzpunkte daftr
waren eine Erhohung der TEM 30-Konzentration (20% (v/v), eine Erhohung der
Temperatur (37 °C), eine Erhdhung der Anfangsbiomassekonzentration (0,4 g L™)
und der Zusatz von Hefeextrakt (0,1% (w/v)). Dabei sind unter den optimierten Be-
dingungen (20% TEM 30, 37 °C, 0,1% (w/v) Hefeextrakt, adaquate Sauerstoffversor-
gung) folgende VergleichsgroRen als Benchmark im Vergleich mit den urspringli-

chen Bewertungskriterien erreicht worden:
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Bedingungen: urspringlich optimiert

Hmax [N ~ 0,60 > 0,56

i (nach 12 h) [h™]: 0,36 > 0,33

erreichte Biomasse [g L™]: ca. 2,5 >8,0

Y s [OBiomasse 9" Milchzucker]: 0,22 (nach 24 h) > 0,24 (nach 12 h)
Anzuchtdauer: >20h <15h

Die Biomassegewinnung in TEM 30 konnte bis in den Kubikmetermal3stab (1.700 L)
reproduziert werden. Dabei wurden Biomassekonzentrationen von tiber 8 g L™ bei
spezifischen Biomasseausbeutefaktoren von {ber 0,25 Ggiomasse 0 substrat  erreicht.
Wichtig ist eine gute Sauerstoffversorgung, die trotz paralleler Ethanolbildung ein
gutes Wachstum beguinstigt. Generell verlief die Anzucht in Ruhrkesselreaktoren auf-
grund besserer Sauerstoffversorgung besser als in Blasensdaulenreaktoren. Als geeig-
nete Analytik zur online-Uberwachung erwiesen sich die Messung der Abgaszusam-

mensetzung und die Messung der Sauerstoffsattigung.

Insgesamt konnte gezeigt werden, dass in verdiinntem TEM 30 (20% (v/v)) eine Ge-
winnung von {ber 8 gL™ Biomasse in weniger als 12 h reproduzierbar und
aufskalierbar mdglich ist. Auf diese Weise konnte ausreichend Hefe in einer schnellen
Anzuchtkaskade bis im KubikmetermaRstab produziert werden. Eine Hefeanzucht zur
Bereitstellung eines Inokulums fir groRtechnische Prozesse (weitere Aufskalierung,

groRtechnische Fermentation) wurde auf diese Weise nachgewiesen.
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4.2 Energetische Nutzung — Gewinnung von Ethanol aus TEM 30

In diesem Teil soll die Ethanolgewinnung aus TEM 30 optimiert werden. Dazu wird
zundchst eine mogliche Salzabreicherung zur Verminderung des osmotischen Drucks
getestet. Die Teilentsalzung des TEM 30 wird mittels lonenaustauschern, mittels Na-
nofiltration und mittels Elektrodialyse durchgefiihrt. Des Weiteren werden die Pro-
zessgroRen fur die Vergédrung von verdunntem TEM 30 durch Variation des pH-
Wertes, der Temperatur und der Biomassekonzentration optimiert. Durch den Zusatz
komplexer Nahrstoffe sollte ein schnellerer Prozess ermdéglicht werden. Unter opti-
mierten Prozessbedingungen werden die durchgefiihrten Experimente bis in den
Kubikmetermalistab (bis 2.000 L) Ubertragen. Die Prozessfihrung wird im
batch-Ansatz, im fed batch-Ansatz und im repeated batch-Ansatz getestet.

4.2.1 Ausgangsbedingungen

TEM 30 enthélt etwa 18% (w/v) Milchzucker als Kohlenstoffquelle. Aus dieser Men-
ge ware theoretisch die Gewinnung von utber 12,5 vol% Ethanol mdglich (vgl. Ab-
schnitt 3.3.1). Der Prozess wird mafgeblich von der hohen Aschefracht von bis zu
15% (w/v) beeinflusst. In reinem TEM 30 ist der osmotische Druck so hoch, dass ein
Hefewachstum (vgl. 4.1.2) und auch eine Vergéarung des Milchzuckers zu Ethanol
nicht moglich ist.

In vorangegangen Arbeiten konnte gezeigt werden, dass sich der Milchzucker in ver-
diinntem TEM 30 unter anaeroben bzw. mikroaeroben Bedingungen sehr schnell zu
Ethanol umsetzen l&sst. Als optimal fir eine sehr schnelle Prozessfiihrung wurde eine
TEM 30-Konzentration von 40% (v/v) herausgestellt, wobei eine gute Prozessfiihrung
noch bis zu einer Konzentration von 50% (v/v) erreicht werden konnte. Auf diese
Weise konnten im Labormalistab in 30 h 6 vol% Ethanol erzeugt werden, was einer
Ausbeute von 90% entspricht. Zudem konnte gezeigt werden, dass eine Heferlckfiih-

rung fur eine mehrmalige Verwertung maoglich ist.

Generell wird der Bioprozess durch hohe Salzkonzentrationen behindert. Es konnte
gezeigt werden, dass durch eine Teilentmineralisierung mittels Nanofiltration eine
Verbesserung des Bioprozesses erreicht werden konnte. Im Diafiltrationsmodus war

es moglich, die Konzentration an einwertigen lonen um nahezu 50% zu mindern, wo-
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bei der Substratgehalt im TEM 30 konstant blieb. Die Ethanolgewinnung in TEM 30
mit verringerter Salzkonzentration verlief deutlich schneller. Eine selektive
Abreicherung von Kalziumphosphat durch Féllung flhrte hingegen nicht zu einer

Prozessverbesserung.

Im Rahmen dieser Arbeit soll der Prozess weiterentwickelt werden. Das Ziel dabei ist
es, die finale Ethanolmenge bei mdglichst kurzer Prozessdauer zu erhéhen. So soll in
unter 80 h eine Ethanolmenge von iiber 55 g L™ (7 vol%) erreicht werden. Dafiir muss
Milchzucker in einer Konzentration von tber 110 g L™ vorliegen. Das bedeutet, der
Rohstoff TEM 30 muss starker konzentriert eingesetzt werden als in den bisher be-
schriebenen Ansétzen. Da die hohe Salzfracht den Prozess hinsichtlich Dauer und
Ausbeute maBgeblich beeinflusst, soll eine Verminderung der Salzfracht durch eine
gezielte, vorgeschaltete Entsalzung getestet werden (Abschnitt 4.2.2). Grundsétzlich
dafur geeignet sind die bereits erwdhnte Nanofiltration und eine Fallung, auRerdem

die Elektrodialyse und der lonenaustausch.

Die Herausforderung dabei ist, die hohe osmotische Belastung zu senken, da die ver-
wendeten Hefen der Spezies K. marxianus nur bedingt tolerant gegenuiber hohem os-
motischem Druck sind. In Vorversuchen konnte gezeigt werden, dass der
K. marxianus-Stamm DSM 5422 eine gute Prozesseignung zeigt. Dabei konnte bei
diesem Stamm keine Substrat- und Produkthemmung (bis 200 g L™ Milchzucker bzw.
bis 12,5 vol%) festgestellt werden (vgl. Anhang 6.10.3). Der K. marxianus-Stamm
CBS 6556 erwies sich als nicht prozesstauglich, da dieser bei der Vergéarung von ver-
dinntem TEM 30 den Stoffwechsel bereits bei einer Ethanolkonzentration von
1 vol% einstellte (vgl. 6.10.4).

Der Prozess zur Ethanolgewinnung wird hinsichtlich einer industriellen Anwendbar-
keit entwickelt. Daher mussen die im LabormaRstab durchgefiihrten Methoden und
gewonnenen Prozessvariablen auch in den GroRBmafstab tbertragbar und vor allem
leicht anwendbar sein. Die ProzessgroRen fur die Ethanolgewinnung aus TEM 30
werden im Labormalistab optimiert und im Anschluss bis in den Kubikmetermafistab

evaluiert.
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4.2.2 Entsalzungsstrategien fir TEM 30 und deren Auswirkung auf die alkoho-

lische Garung

Eine biotechnologische Verwertung von TEM 30 kann nur nach einer Verminderung
der Salzkonzentration erfolgen. Diese kann zum Einen durch eine (aufwandige) tech-
nische Entsalzung und zum Anderen durch eine Verdinnung erfolgen. Die Verdin-

nung birgt zwei Probleme:

1.) Es wird neues Wasser in den Prozess eingebracht, wodurch die Abwassermenge
nach der biotechnologischen Verwertung steigt. Dadurch wird das Volumen an Medi-
um gréRer, wodurch der Energiebedarf steigt, da das Medium sowohl fiir den Biopro-
zess als auch fiir die destillative Rickgewinnung des Ethanols nochmals aufgeheizt

werden muss.

2.) Durch die Verdlinnung vermindert sich nicht nur die Salzfracht, sondern auch der
Substratgehalt. Das fiihrt letztendlich dazu, dass zu wenig Substrat im Prozessmedium
enthalten ist, um die gewilnschte Menge an Produkt zu produzieren. Dieser Punkt ist
sogar der ausschlaggebende, da er tber die Wirtschaftlichkeit des Prozesses entschei-
det.

Die Alternative zur Verdinnung sind technische Verfahren zur Salzabreicherung.
Diese Verfahren sollen der Fermentation vorgeschaltet werden, um eine Teilentsal-
zung des Prozessmediums zu erreichen, ohne dass Substrat verloren geht. Dabei muss
beachtet werden, dass diese Verfahren oft teuer und unwirtschaftlich sind, insbeson-
dere vor dem Hintergrund, dass Ethanol einen geringen Marktpreis erzielt. Deshalb
sollen diese Methoden im Rahmen dieser Arbeit nicht nur auf ihre Eignung zur Ent-
salzung von TEM 30, sondern auch auf eine einfache Implementierung als Vorverar-
beitung evaluiert werden. Im Rahmen dieser Arbeit wurde eine Teilentsalzung von
TEM 30 mittels Nanofiltration, mittels Elektrodialyse und mittels lonenaustauschern

getestet und bewertet.



Experimenteller Teil 47

4.2.2.1 Entsalzung mittels Nanofiltration

Die Nanofiltration ist als Membranverfahren eine sehr einfach implementierbare Ent-
salzungsmethode und bereits fur die Anwendung in der Molkereiindustrie beschrieben
[3, 5, 41, 92]. Eine Eignung fur die Entsalzung von TEM 30 wurde in friiheren Arbei-
ten bereits beschrieben und als praktikabel bewertet. Deshalb soll der Ansatz im
Rahmen dieser Arbeit weiterentwickelt werden. In den Experimenten erwies sich die
Nanofiltration als anféllig fur Verschmutzungen und Verblockungen, da die
Permeationsrate wéhrend der Filtration leicht abfiel. TEM 30 konnte aber dennoch als
Suspension eingesetzt werden. Die eigentliche Entsalzung erfolgt durch Permeation
von Wasser durch die Membran. Durch engmaschige Poren wandern lonen mit dem
Wasser durch die Membran und im Retentat bleibt eine verminderte lonenkonzentra-
tion zurlck. Fur die Anwendung zur Entsalzung von TEM 30 wird eine Membran
eingesetzt, deren Poren fir Milchzucker nicht durchldssig, fur lonen einschlielich
ihrer Hydrathille allerdings durchldssig sein sollen. Auf diese Weise wird die
Salzkon-zentration gemindert und die Milchzuckerkonzentration bleibt gleich. Ein
gravierender Nachteil der Nanofiltration ist, dass es sich um ein druckbetriebenes
Verfahren handelt und flr eine Permeation von Wasser und lonen durch die Membran
ein sehr hoher Druck von Uber 30 bar angelegt werden muss. Das ist im Hinblick auf

eine Aufskalierung ein bedeutender Faktor.

Fur eine direkte Entsalzung liegt im TEM 30 eine zu groRRe Salzfracht vor. Eine Ver-
arbeitung ist nur im Diafiltrationsmodus méglich. Das bedeutet, dass TEM 30 1:1 mit
Wasser verdinnt und anschlielend im Kreuzstrombetrieb nanofiltriert wird. Durch
eine Aufkonzentrierung auf das urspriingliche VVolumen sollen bis zu 50% der lonen
mit dem permeierten Wasser aus dem TEM 30 entfernt werden. Als Nanofiltrations-
anlage wird eine Pilotanlage Labcell-1 mit SR-3-Membranen (KMS, Aachen) mit
einer Membranflache von 28 cm? verwendet. Die Membranen haben laut Hersteller-
angaben einen Milchzuckerrickhalt von tber 95% [93]. Dabei kénnen aufgrund der
kleinen Poren nur monovalente lonen passieren, da Milchzucker und divalente lonen
zu ahnliche Molekiil- bzw. lonengroRen aufweisen. Zur Bewertung der Entsalzungs-
methode dienen der eigentliche Entsalzungsprozess und die Fermentation des auf die-
se Weise gewonnenen TEM 30 mit verminderter Salzkonzentration. Der notwendige

Druck wird durch gasformigen Stickstoff (Linde AG, Hannover) erreicht.



Experimenteller Teil 48

Der Entsalzungsprozess soll nach Maglichkeit einfach und schnell durchgefihrt wer-

den kdnnen und ist in folgendem Schema (Abbildung 4-12) dargestellt.

Nanofiltration im

| Kreuzstrombetrieb
— 4 (bei 30 bar)
m

TEM 30 | 400 mL 200 mL
1:1 verd. > »| TEM30 ho ... * Fermentation
sasssssssnanssis mit verm.
200 mL | i Salzfracht
ddH,0
200 mL

Permeat

Abbildung 4-12: Schema der Entsalzung von TEM 30 mittels Nano-Diafiltration im
Kreuzstrombetrieb.

Problematisch bei der Filtration sind zwei Punkte: die Permeationsrate féallt wéhrend
der Verarbeitung ab, wodurch sich als zweites Problem eine sehr lange Filtrationsdau-
er ergibt. Eine Aufkonzentrierung auf das urspriingliche Volumen (400 mL >
200 mL, vgl. Abbildung 4-12) dauert sehr lange, weshalb der Prozess nach 5 h abge-
brochen wurde. Zu diesem Zeitpunkt lag das Volumen des Retentats bei 230 mL, was
einer Aufkonzentrierung auf 57% entspricht. Die urspriingliche Milchzuckerkonzen-
tration des TEM 30 von189,4 g L™ *wird nicht erreicht. Nach der Filtration weist es mit
157,2 g L™ eine um 17% geminderte Milchzuckerkonzentration auf. Im Permeat hin-
gegen ist allerdings nur eine Milchzuckerkonzentration von 2,2 g L™ nachzuweisen,
was bedeutet, dass die Membranen einen Milchzuckerrickhalt von tber 96% haben.
Es wird angenommen, dass sich der restliche Milchzucker auf den Membranen oder

im Filtrationssystem abgelagert haben kdnnte.

Um die Effektivitat der Entsalzung zu bewerten, wurde die Kationenkonzentration
spektrometrisch bestimmt (vgl. 6.4.11). Die Entsalzung erfolgt gleichermalien durch
Verminderung von monovalenten Kationen und Anionen, daher ist die Quantifizie-
rung tiber die Kationenkonzentration fir eine Bewertung ausreichend. Eine Ubersicht
uber die Konzentrationen ausgewahlter Kationen ist in Abbildung 4-13 gezeigt.
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Abbildung 4-13: Ubersicht (iber die Kationenkonzentration von TEM 30 vor und nach der
Nanofiltration, A: Kationenkonzentrationen, B: prozentuale Verminderung
der Kationenkonzentrationen.

TEM 30 weist eine Kationenkonzentration von fast 52 g L auf. Dabei entfallen
10,4 g L™* auf Na*, 38,1 g L™ auf K*, 2,0 g L™ auf Mg®* und 1,4 g L™ auf Ca®*. Durch
die oben beschriebene Nano-Diafiltration lassen sich die Konzentration der monova-
lenten Kationen vermindern, wohingegen die Konzentration der divalenten Kationen
konstant bleibt. Sowohl die Na*- als auch die K*-Konzentration vermindert sich um
43%. Bezogen auf die Gesamtkationenkonzentration, unter Bericksichtigung, dass
Anionen im selben Mal3e abgereichert werden wie Kationen, wird eine Verminderung
der Salzfracht um 38% erreicht. Dieser Wert ist vergleichbar mit der Salzfracht einer
TEM 30-Konzentration von etwa 65% (v/v), wobei der Substratgehalt mit 157 g L™
iiber dem von 65% (v/v) TEM 30, der etwa 120 g L™ betragt, liegt. Das bietet einen

Vorteil hinsichtlich der in der Fermentation erreichbaren Ethanolmenge.

Die Fermentation des nanofiltrierten TEM 30 erfolgte mit einem Volumen von
180 mL im Schittelkolben. Als Referenz diente zum Einen eine Fermentation von
purem 100% TEM 30 und zum Anderen von 65% unentsalztem (v/v) TEM 30. Die
Ansatze wurden je mit 20 mL einer Hefesuspension versetzt, sodass eine anfangliche
Biomassekonzentration von 0,8 g L™ vorlag. Die Fermentation wurde bei 30 °C
durchgefiihrt. Die Verldufe des Milchzuckerabbaus, der Ethanolbildung und der
Ethanolausbeute sind in Abbildung 4-14 dargestellt.
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Abbildung 4-14: Vergérung von nanofiltriertem TEM 30, 100% TEM 30 und 65% (v/v) TEM 30
(Schiittelkolben, 200 mL Medium, 110 rpm, 30 °C, 0,8 g L™ iBTM).

Die Fermentation von nanofiltriertem TEM 30 verl&uft deutlich besser als die von
TEM 30 in seiner unbehandelten Form. Nach 66 h Fermentationszeit sind bereits 86%
des Substrates umgesetzt, woraus 59,6 g L™ (7,5 vol%) Ethanol entstehen, was einer
Ethanolausbeute von 82% entspricht. Die Fermentation des Ausgangsrohstoffs
TEM 30 hingegen ist, wie bereits in den vorherigen Abschnitten ausfihrlich darge-
stellt wurde, nicht mdglich. Die aufwéndige Teilentsalzung fihrt letztendlich zu einer
guten biotechnologischen Verwertbarkeit. Da der apparative Aufwand aber sehr auf-
wandig ist und zudem noch zusatzliches Prozesswasser fur die Diafiltration hinzuge-
flgt wird, verliert diese Entsalzungsmethode, zumindest fur den vorliegenden An-
wendungsfall, seine Bedeutung. Entscheidend fiir die Bewertung ist im Weiteren auch
die Reinigung der Membranen, auf denen sich mit der Zeit Ablagerungen und
Fouling-Effekte festsetzen. Wie schon in vorangegangenen Arbeiten geschildert,
konnte diese Methode durchaus in die Molkenverarbeitung integriert werden, aller-
dings nicht flr die Entsalzung von TEM 30 sondern als Ersatz fiir einen Konzentrie-
rungsschritt in der Verarbeitungskette [7]. Auf die Optimierung der Verarbeitungsket-
te wird in Abschnitt 4.3.3 noch eingegangen.
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Durch dieses Experiment konnte gezeigt werden, dass sich die Nanofiltration fur eine
Anwendung im Bereich der Molkenverarbeitung eignet und dass durch die Teilentsal-
zung eine sehr viel schnellere Fermentation bei héheren Ethanolgehalten erreicht

werden kann.

4.2.2.2 Entsalzung mittels Elektrodialyse

Die Elektrodialyse ist in der Molkereiindustrie ein seit langem eingesetztes Verfahren
zur Entsalzung [3, 5, 40, 42]. Der apparative Aufbau besteht aus ionenselektiven, in
Schichten aufeinanderliegenden Membranen. Prinzipiell werden die lonen durch das
Anlegen einer Spannung aus dem Diluat durch die Membranen in das Konzentrat ge-
trieben. Im Diluat verringert sich somit die lonenkonzentration und im Konzentrat
erhoht sie sich. Die Membranen sind aufRerst anfallig fur Ablagerungen und Fouling-
Effekte. Aus diesem Grund kann TEM 30 in dem verwendeten Elektrodialyse-Modell
verwendet werden als Suspension nicht, sondern nur die Klarphase nach 10 mintiger
Zentrifugation bei 8.000 x g verarbeitet werden. Das zu entsalzende Diluat (hier:
TEM 30-Klarphase) wird im Kreuzstrombetrieb durch den Schichtaufbau gepumpt.
Dabei wird dieser Raum auf der einen Seite von einer Anionenaustauscher- und auf
der anderen Seite von einer Kationenaustauschermembran begrenzt. Die benachbarten
Raume werden mit Konzentrat (hier: deionisiertes Wasser), in welchem die ausgetra-
genen lonen aufgenommen werden, durchstromt. Zwischen den Konzentrat-Rdumen
befinden sich ionenundurchldssige Membranen zur Abgrenzung der Schichten, zwi-
schen denen wiederum ein Elektrolyt (hier: 2,5% Na,SO4-Losung) im Kreis gepumpt
wird, welcher lediglich der Stromleitung dient. Dieser Schichtaufbau kann beliebig oft
Ubereinander geschichtet werden, wodurch sich der Widerstand erhoht und die Strom-
stiarke entsprechend sinkt. Ahnlich zu einer herkémmlichen Dialyse erfolgt die lo-
nenwanderung durch Osmose. Das bedeutet, dass die lonenkonzentrationen in Diluat
und Konzentrat sich im Verlauf des Prozesses angleichen. Bei der Elektrodialyse gibt
es durch die Spannung eine zuséatzliche treibende Kraft, die den Prozess deutlich be-
schleunigt. Dennoch ist die lonenwanderung bei einem starken Konzentrationsgefalle
zwischen Diluat und Konzentrat am effektivsten. Aus diesem Grund wird das Kon-
zentrat nach einer gewissen Zeit, wenn sich die lonenkonzentrationen nahezu glei-

chen, durch frisches deionisiertes Wasser ersetzt. Die Entsalzung erfolgt also schritt-
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weise mit jeder Erneuerung des Konzentrates. Da mit den lonen auch etwas Wasser
durch die Membranen diffundiert, kommt es zu einer leichten Aufkonzentrierung des

Diluates.

Fur die Elektrodialyse wird als Diluat die TEM 30-Klarphase eingesetzt. Nach der
Zentrifugation ist die Osmolaritét bereits leicht vermindert (vgl. Abbildung 4-15).

3500 A

\i%

3000 -

Osmolariiit [mosmol L]

2500 T 1
TEM 30 TEM 30 Klarphase

Abbildung 4-15: Osmolaritdt von TEM 30 und der TEM 30-Klarphase nach Zentrifugation
(8.000 x g), gemessen mittels Osmometer (K-7000, Knauer, Berlin).

Durch mehrfache Erneuerung des Konzentrates (deionisiertes Wasser) wird die lo-
nenkonzentration in der TEM 30-Klarphase schrittweise vermindert. Flr den Prozess
wird die Elektrodialyse ED L02 (Hescon, Engstingen) verwendet. Diese Membranen
mit einer Flache von 57 cm? sind selektiv fir lonen, weshalb kein Milchzuckerverlust
zu verzeichnen sein sollte. Die Angleichung der lonenkonzentration wahrend der Pro-
zessfihrung wird mittels Leitfahigkeitsmessung tberwacht. Der Schichtaufbau liegt
dabei zweifach gestapelt vor. Die anféangliche Spannung betragt 12,81 V, wobei diese
mit Fortschreiten der Deionisierung absinkt. Ein Schema des apparativen Aufbaus
und der Anordnung der Membranen ist in Abbildung 4-16 gezeigt.
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Abbildung 4-16: Schema der Entsalzung der TEM 30-Klarphase mittels Elektrodialyse im Kreuz-
strombetrieb.

Die Elektrodialyse hat den Vorteil, dass man die Lange des Prozesses und den Entsal-
zungsgrad selber bestimmen kann. Je 6fter das Konzentrat erneuert wird, desto hoher
wird der Entsalzungsgrad, was allerdings die Prozessdauer verlangert. In diesem Pro-
zess wird bis zu einer Auswechselung des Konzentrates von einer Dauer von
45 - 60 min pro Entsalzungsschritt ausgegangen. Ein weiterer Vorteil ist die auftre-
tende Volumenreduktion, die den Zuckergehalt sogar leicht ansteigen lasst. Ein Uber-
gang von Milchzucker in das Konzentrat ist wahrend des Prozesses nicht feststellbar.
Die Verwendung der TEM 30-Klarphase hat zudem den Vorteil, dass ein Abfallen der
Permeationsrate nicht auftritt. Dagegen steht natlrlich, dass die TEM 30-Klarphase

nicht dieselbe Fermentationscharakteristik aufweist, wie TEM 30 als Suspension.

Um die Effektivitat der Entsalzung zu bewerten, wurde die Kationenkonzentration
spektrometrisch bestimmt (vgl. 6.4.11). Die Entsalzung erfolgt gleichermalien durch
Verminderung von Kationen und Anionen, daher ist die Quantifizierung tiber die Kat-
ionenkonzentration fiir eine Evaluierung an dieser Stelle ausreichend. Eine Ubersicht

uber die Konzentrationen ausgewahlter Kationen ist in Abbildung 4-17 gezeigt.
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Abbildung 4-17: Ubersicht iiber die Kationenkonzentration der TEM 30-Klarphase vor und nach
der Elektrodialyse (durchgefuhrt in zwei unterschiedlich langen Entsalzungspro-
zessen), A: Kationenkonzentrationen, B: prozentuale Verminderung der Katio-
nenkonzentrationen.

Die TEM 30-Klarphase weist eine Kationenkonzentration von etwa 44 g L™ auf. Da-
mit liegt der Kationengehalt etwa 15% niedriger als in TEM 30. Durch die oben be-
schriebene Elektrodialyse lassen sich die Konzentration der monovalenten und der
divalenten Kationen vermindern. Dabei l&sst sich durch eine lange Prozessfiihrung,
unter 6-facher Erneuerung des Konzentrats, eine Verminderung der Kationenkonzent-
ration um 78% und bei einer schnelleren Prozessfiihrung, unter 3-facher Erneuerung
des Konzentrats, eine Verminderung um 34% erreichen, wobei zusatzlich bereits eine
Verminderung der Osmolaritat um etwa 9% durch die Zentrifugation erreicht wurde.
Insgesamt wird somit eine Verminderung der Salzfracht um 40% erreicht. Dieser
Wert ist vergleichbar mit dem Salzgehalt einer TEM 30-Konzentration von etwa 60%
(v/v). Dabei liegt der Substratgehalt nach der Entsalzung mit 173 g L™ deutlich tiber
dem von 60% (v/v) TEM 30 mit etwa 115 g L™, Bei der langen Prozessfiihrung wird
nahezu eine Vollentsalzung (> 80%) bei leicht gestiegener Substratkonzentration er-
reicht. Beide Ansatze bilden damit gute VVoraussetzungen fir eine schnelle Vergarung

unter hohen Ethanolgehalten.

Die Fermentation der elektrodialysierten TEM 30 Medien erfolgte im Schittelkolben
mit einem VVolumen von 180 mL. Als Referenz dient eine Fermentation von TEM 30-
Klarphase. Die Ansatze werden je mit 20 mL einer Hefesuspension versetzt, sodass
eine anfangliche Biomassekonzentration von 0,8 g L™ vorliegt. Die Fermentation wird
bei 30 °C durchgefihrt. Die Verldufe des Milchzuckerabbaus, der Ethanolbildung und
der Ethanolausbeute sind in Abbildung 4-18 dargestellt.
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Abbildung 4-18: Vergéarung von elektrodialysierten TEM 30-Medien und der TEM 30-Klarphase
(Schiittelkolben, 200 mL Medium, 110 rpm, 30 °C, 0,8 g L™ iBTM).

Durch die Teilentsalzung mittels Elektrodialyse wird das Fermentationsverhalten
massiv verbessert. Eine Verminderung der Salzkonzentration um 34% bei einem kur-
zen Elektrodialyseprozess fiihrt zu einer schnellen Fermentation, die zu
Ethanolgehalten von {ber 60 g L™ filhren. Wird die Entsalzung bis zu einem Entsal-
zungsgrad von fast 80% betrieben, lauft der Prozess noch schneller. Das Substrat ist
bereits nach 52 h verbraucht und es wird ein Ethanolgehalt von tber 80 g L™
(10,1 vol%) erreicht. Gegen diese Vorteile steht der enorme apparative Aufwand.
Durch die Erneuerung des Konzentrates wird sehr viel frisches deionisiertes Wasser
bendtigt, welches zu Abwasser wird und ein hoher Entsalzungsgrad wird nur durch
eine lange Prozessfihrung erreicht. Aulerdem muss auch bei dieser Technologie eine
aufwéndige Reinigung der Membranen erfolgen und es kdnnen nur klare Flussigkei-
ten verwendet werden, weshalb TEM 30 auch hier nicht die geeignete Prozessfraktion
fiir diesen Entsalzungsschritt ist. Auf die Optimierung der Verarbeitungskette wird in

Abschnitt 4.3.3 eingegangen.

In den dargestellten Experimenten konnte gezeigt werden, dass sich die Elektrodialy-

se flr eine Anwendung im Bereich der Molkenverarbeitung aufgrund des hohen appa-
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rativen Aufwands nur bedingt eignet. Eine Entsalzung kann aber nahezu bis zu einer
Vollentsalzung erfolgen. Die Teilentsalzung fuhrt zu einer sehr viel schnelleren Fer-

mentation bei hoheren Ethanolgehalten.

4.2.2.3 Weitere Entsalzungsmethoden

Eine weit verbreitete Methode zur Voll- und Teilentsalzung sind lonenaustauscher,
deren Anwendung auch in der Molkereiindustrie betrieben wird [3, 5, 42]. lonenaus-
tauscher bieten den Vorteil, dass theoretisch eine Vollentsalzung bei Anwendung von
Kationen- sowie Anionenaustauschern erreicht werden kann. Bei der Anwendung
kénnen nur klare Losungen verarbeitet werden, da ungeltste Partikel schnell zu einer
Verblockung des Materials in den Sdulen fihren. TEM 30 als milchige Suspension
kann nicht mittels lonenaustauschern verarbeitet werden. lonenaustauscher haben
zudem eine begrenzte Kapazitat und missen regeneriert werden. Bezogen auf die sehr
hohe lonendichte von TEM 30 von iiber 1,2 mol L™, kann abhangig von der Austau-
scherkapazitat nur sehr wenig Material in einer Charge durchgesetzt werden (Daten
siehe Anhang, Abschnitt 6.10.6). Eine Regeneration bedeutet lange Ristzeiten und
einen hohen Aufwand an Regenerationsmitteln, wie konzentrierten Sauren und Lau-
gen. Aufllerdem eignen sich nicht alle Austauschermaterialien fir einen Einsatz im

Lebensmittelbereich, da ein Ausbluten erfolgen kann.

Eine weitere, industriell angewendete Methode zur Entsalzung ist die Fallung von
Kalziumphosphat. Durch Anheben des pH-Wertes auf pH 10 und Erwdrmung lasst
sich gezielt Kalziumphosphat ausféllen und abtrennen. Diese Methode ist patentrecht-
lich fiir eine ganz &hnliche Anwendung geschitzt [9]. Der Hintergrund des Patentes
ist die Rickgewinnung von Milchzucker aus Molkenpermeat mit anschlieRender
energetischer Verwertung des Abbauproduktes. Dabei wird im ersten Schritt genau
diese Methode verwendet. In vorangegangenen Experimenten konnte bereits gezeigt
werden, dass eine Abreicherung von Kalziumphosphat mit dieser Methode keinen
Effekt auf die Fermentation hat [7]. Kalziumphosphate fuhren oft zu Ablagerungen
und Fouling-Effekten bei weiteren Membrananwendungen. In der Hinsicht bietet eine
Abreicherung schwerléslicher Kalziumphosphate sicherlich Vorteile. Es konnte aber
zudem auch nachgewiesen werden, dass bei dieser Methode Milchzuckerverluste von
bis zu 10% auftreten [94].
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4224 Zwischenfazit

Eine Entsalzung kann mit verschiedenen Methoden erreicht werden. Dabei ist
TEM 30 fur eine Entsalzung als Suspension eher ungeeignet. Eine Teilentsalzung von
TEM 30 konnte mittels Nanofiltration und Elektrodialyse wirkte sich positiv auf die
Fermentation aus. Dabei gilt: Je hoher die Teilentsalzung, desto besser die
Fermentierbarkeit. Durch keine der beiden Methoden wird die Milchzuckerkonzentra-
tion vermindert. Auf diese Weise wird ein schnellerer Bioprozess mit hoheren
Ethanolgehalten erreicht. Mittels Elektrodialyse konnte die Salzkonzentration in
TEM 30 um 80% vermindert werden. In der Fermentation konnten aus dem entsalzten
TEM 30 in 52 h tber 10 vol% Ethanol erzeugt werden. Der Aufwand fiir eine techni-
sche Entsalzung von TEM 30 ist sehr hoch. Daher steht die Optimierung der direkten
biotechnologischen Verwertung im weiteren Verlauf dieser Arbeit im Vordergrund.
Eine Entsalzung sollte prozesstechnisch gesehen besser bei einer Vorfraktion (bei-

spielsweise Molkenpermeat) angewendet werden als bei TEM 30 (vgl. 4.3.3).

4.2.3 Optimierung der Prozessbedingungen zur Ethanolgewinnung

Im Rahmen der experimentellen Arbeiten wurden verschiedene K. marxianus-
Stamme (6.2) flr die Ethanolgewinnung getestet. Die beste Prozesseignung zeigte der
Stamm DSM 5422 (vgl. 6.10.4). Im Rahmen dieser Arbeit wird daher ausschliellich

die Optimierung der Anzuchtbedingungen dieses K. marxianus-Stamms gezeigt.

Als Grundmedium fur die Optimierung wurde TEM 30 (Zusammensetzung siehe 6.1)
verdinnt mit deionisiertem Wasser verwendet, wobei die Experimente im Schittel-
kolbenmaRstab durchgefiihrt wurden. Zur Einddmmung von Fremdkeimen wurde eine
Pasteurisation (Erwarmung auf 100 °C) durchgefihrt. Die fir die Optimierung aus-
gewdhlten Prozessvariablen und deren erwarteten Effekte auf den Prozess sind in Ta-

belle 4-5 gezeigt.
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Tabelle 4-5:  Ubersicht iiber die ausgewahlten Prozessvariablen zur Optimierung der An-

zuchtbedingungen.

Prozessvariable

Erwartete Effekte

Anfangssubstratkonzentration /
Verdinnung
(iTEM)

pH-Wert
(pH)

Anzuchttemperatur

Q)

Anfangs-
biomassekonzentration
(iBTM)

Additive / wachstums-
fordernde Substanzen
(Ad)

Einfluss auf die Prozessdauer

Einfluss auf die finale Ethanolmenge

Einfluss auf die Prozessdauer

Beschleunigter Prozess

Beschleunigter Prozess

Beschleunigter Prozess

In vorangegangenen Arbeiten konnten bei der Vergérung von TEM 30 (40% (v/v)) im
Labormalistab in 30 h 6 vol% Ethanol erzeugt werden. Ziel dieser Arbeit ist es, die
finale Ethanolmenge zu erhéhen. Mit steigender Verdiinnung sinkt sowohl die osmo-
tische Belastung als auch der Substratgehalt. Da eine Ethanolkonzentration von Uber
55 g L™ (7 vol%) erreicht werden soll, muss das Fermentationsmedium eine Milchzu-
ckerkonzentration von mindestens 115g L™ aufweisen, was einer TEM 30-

Konzentration von 60 — 65% (v/v) entspricht. Die Fermentationsdauer verlangert sich

dabei mit steigender TEM 30-Konzentration (vgl. Abbildung 4-19).
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Abbildung 4-19: Vergéarung von TEM 30 in unterschiedlichen Konzentrationen (Schuttelkolben,
300 mL Medium, 110 rpm, 30 °C, pH 5,7, 0,8 g L iBTM).

In Abhéngigkeit der TEM 30-Konzentration wurden folgende VergleichsgréRRen er-
reicht (Aufgrund der niedrigen Anfangsbiomassekonzentration (iBTM) liefen die Pro-

zesse insgesamt sehr langsam):

TEM 30-Konzentration: 40% 50% 60% 70% 80%
Ethanolgehalt [g L™]: 40,5 49,6 56,4 48,8 22,1
Prozessdauer [h]: 47 73 120 >120 >120

(weitere Prozessbedingungen: 30 °C, pH 5,7, 0,8 g L™ iBTM)

Um eine Ethanolkonzentration von iiber 55 g L™ (7 vol%) zu erreichen muss das
TEM 30 fir die Vergérung in einer Konzentration von mindestens 60% (v/v), was
einer Milchzuckerkonzentration von 110 g L™ entspricht, eingesetzt werden (ausge-
hend von einer Ausbeute > 90%). Im Folgenden soll durch eine Optimierung der wei-
teren, 0.g. Prozessvariablen (vgl. Tabelle 4-5) eine Beschleunigung des Prozesses
erreicht werden. Eine Ubersicht (iber die Ausgangsbedingungen, den Variationsbe-

reich der Experimente und die optimierten Bedingungen ist in Tabelle 4-6 dargestellt.
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Tabelle 4-6: Optimierung der Ethanolgewinnung: Ubersicht (iber die ausgewéhlten Prozess-
variablen und deren Effekte.

Prozess- Ausgangs- Variations- Optimierte Effekte

variable bedingungen  bereich Bedingungen

iTEM 40% TEM 30 40-90% 60% TEM 30 e  Erhohung der finalen
(~75¢gL? TEM 30 (~115¢gL* Ethanolkonzentration
Milchzucker) Milchzucker) e Aber: langere Prozessdauer

pH pH 5,7 (un- pH4,5-8,0 unverandert e  (Kirzere Prozessdauer)
veréndert)

T 30°C 30-40°C 37°C e  Kirzere Prozessdauer (- 20%)

iBTM - 1,1-42gL"  soviel wie e  Kirzere Prozessdauer (- 45%)

moglich
Ad - Hefeextrakt Hefeextrakt e  Kirzere Prozessdauer (- 48%)

(01-1,0%)  (0,1%)

Der natirliche pH-Wert von TEM 30 liegt bei pH 5,4 -5,8. TEM 30 ist zwischen
pH 5 und pH 6 sehr gut gepuffert, da es viel Phosphat, Laktat und Citrat enthélt, deren
pKs-Werte alle im Bereich von 3,86 (Laktat) bis 7,2 (Hydrogenphoshat) liegen [95].
Durch die Anderung des pH-Wertes lasst sich die Loslichkeit der verschiedenen lonen
verschieben. Das kann anhand der Osmolaritét, die ausschlieBlich von der Anzahl an
geldsten Teilchen abhéngt, abgelesen werden. Durch Anheben des pH-Wertes assozi-
ieren lonen (Osmolaritét sinkt), wéahrend lonen bei einer Absenkung des pH-Wertes
dissoziieren (Osmolaritat steigt, vgl. Abbildung 4-20).

3600 A

3500 -

+2 %
3400 - /
3300 \7 %
3200
3100 . -

TEM 30, TEM 30, TEM 30,
pH 5.6 pH 7.3 pH 4.0

Osmolaritit [ mosmol L]

Abbildung 4-20: Einfluss des pH-Wertes auf die Osmolaritat von TEM 30.
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In den Experimenten zeigte eine Anderung des pH-Wertes keinen groBen Effekt auf
die Fermentationsdauer. Das beste Ergebnis wurde bei einer leichten Anhebung des
pH-Wertes auf pH 6 erzielt, wahrend starke Anderungen (nach oben und unten) zu
massiven Verschlechterungen fiihrten (Daten siehe Anhang unter 6.10.6, Abbildung
6-20). Da der Einfluss marginal ist, wird auf eine pH-Korrektur im weiteren Verlauf

der Optimierung verzichtet.

Eine deutliche Verkiirzung der Prozessdauer konnte durch eine Erhéhung der Tempe-
ratur erreicht werden. Bei 30 °C dauerte es etwa 81 h, bis eine Ausbeute > 90% er-
reicht wurde, wéhrend diese bei 37 °C bereits nach etwa 55 h erreicht war (vgl. Ab-
bildung 4-21). Die Prozessdauer verkirzt sich dadurch um tber 20% (minus 26 h).
Dieser Effekt ist nicht auf eine zusatzliche Biomassebildung zurlickzufiihren, da die
Biomassezuwadchse analog verlaufen. Es ist anzunehmen, dass der Stoffwechsel bei
hoherer Temperatur generell schneller ist und die Umsetzung von Milchzucker zu
Ethanol beschleunigt wird. (Weitere Daten befinden sich im Anhang unter 6.10.6,
Abbildung 6-21).

—+—30°C —#=37°C —+—=30°C -—==37°C

120 9
60 A

o

40

20

Milchzucker [g L]

£
Ethanol [g L]

1 0 o T T T T ]
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100

Zeit [h] Zeit [h]

Abbildung 4-21: Vergérung von 60% (v/v) TEM 30 bei Variation der Temperatur (K. marxianus
DSM 5422, Schiittelkolben, 300 mL Medium, 110 rpm, pH 5,7, 1,1 g L™ iBTM).

Eine Verkirzung der Prozessdauer konnte ebenfalls durch eine Erhéhung der An-
fangsbiomassekonzentration erreicht werden (vgl. Abbildung 4-22). Bis eine Ausbeu-
te > 90%, dauert es bei 1,1 g L™* BTM uber 100 h, bei 2,0 g L™ BTM ca. 79 h (minus
21%) und bei 4,2 g L BTM ca. 55 h (minus 45%).
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Abbildung 4-22: Vergarung von TEM 30 (60% (v/v)) unter Variation der initialen Biomassekon-
zentration (K. marxianus DSM 5422, Schuttelkolben, 300 mL Medium, 110 rpm,
pH 5,7, 30 °C).

Tendenziell wurden diese Ergebnisse auch bei anderen TEM 30-Konzentrationen er-
reicht (50% (v/v), 70% (v/v)). Allerdings verlief der Prozess in 70% TEM 30 auch bei
héherer BTM generell zu langsam, wahrend bei einer TEM 30 Konzentration von

50% ein finaler Ethanolgehalt von > 7 vol% nicht erreicht werden kann.

Eine weitere Optimierung des Prozesses konnte durch die Aufwertung des Mediums
(TEM 30, 60%) mit Hefeextrakt erreicht werden. Die Prozessdauer verkirzte sich mit

steigender Hefeextraktkonzentration (vgl. Abbildung 4-23).

100
90
80 -
70 -~

60 -

Prozessdauer |h]

50

-48 % -48 %-

ohne HE  mit 0,1 % HE mit 0,5 % HE mit 1,0 % HE

40

Abbildung 4-23: Prozessdauer in Abhéngigkeit von der Konzentration an zugesetztem Hefeextrakt
(HE) bei der Vergdrung von TEM 30 (60% (v/v)) (K. marxianus DSM 5422,
Schiittelkolben, 300 mL Medium, 110 rpm, pH 5,7, 37 °C, 1,5 g L iBTM).

Der Zusatz von Hefeextrakt zu TEM 30 zeigt eine deutliche Verbesserung der Fer-
mentation und die Prozessdauer kann deutlich verringert werden. Bei einer Hefe-

extraktkonzentration von 0,1% verringert sich die Prozessdauer um etwa 27% auf eine
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Prozessdauer von 67 h und beim Zusetzen von 0,5% sogar um fast 50% auf eine Pro-
zessdauer von 48 h. Ab einer Hefeextraktkonzentration von 0,5% l&sst sich der Pro-
zess nicht mehr verbessern (Die zugrunde liegenden Daten befinden sich im Anhang
unter 6.10.6, Abbildung 6-23).

In vorherigen Versuchsreihen konnte gezeigt werden, dass auch andere Additive wie
Magnesiumsalze und Ammoniumsulfat zu einem verbesserten Prozess fuhren [4].
Hefeextrakt zeigte allerdings die besten Ergebnisse. In weiterfihrenden Experimenten
im Rahmen einer Bachelorarbeit [96] wurde evaluiert, ob sich die Prozessdauer durch
Additive, wie Hefeextrakt, Ammoniumchlorid, Glycerin, Nikotinsiure, Leindl und
Magnesiumsulfat bei héheren TEM 30-Konzentrationen von 70% (v/v) verkirzen
lasst. Dies erfolgte allerdings nicht im zufriedenstellenden AusmaR. Die Obergrenze

der maximal einsetzbaren TEM 30-Konzentration liegt damit bei 60 — 65% (v/v).

4.2.3.1 Zwischenfazit

Die Fermentation von verdinntem TEM 30 (60% (v/v)) lasst sich durch optimierte
Prozessvariablen beschleunigen. Dabei lassen sich folgende Verkiirzungen der Fer-

mentationsdauer bis zu einer Ethanolausbeute von > 90% erreichen:

Verklrzung um

30°C,pH5,7,1,1gL"BTM: (Dauer: 80 — 90 h)
37 °C: 20%
30°C,2,0g L BTM: 21%
30°C,4,2g L' BTM: 45%
37°C, 1,6 g L*BTM, 0,1% Hefeextrakt: 27%
37°C, 1,6 g L*BTM, 0,5% Hefeextrakt: 49%

Die Kombination aus Erhéhung der Temperatur, Erh6hung der Biomasse und Zusatz
von Hefeextrakt (> 0,1% (m/v)) fiihrt zu einem deutlich beschleunigtem Prozess. Auf
diese Weise lassen sich in verdiinntem TEM 30 (60% (v/v)) > 55 g L™ (7 vol%) Etha-

nol in <50 h produzieren.
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4.2.4 Aufskalierung

Um die Ethanolgewinnung aus TEM 30 unabhangig von der Skalierung hinsichtlich
einer industriellen Anwendung zu evaluieren, wurde der Prozess in unterschiedlichen
Skalierungen durchgefiihrt (300 mL, 2L, 10L, 30 L, 2.000 L). Der Prozess wurde
dabei so einfach wie moglich aufgebaut. Die Fermentation im GrolRmaRstab erfordert
eine aufwéndige vorherige Produktion eines Inokulums (Abschnitt 4.1.3). Fur die
Versuche in den verschiedenen Skalierungsstufen konnten daher nur Biomassekon-
zentrationen <1 g L™ eingesetzt werden, um die Vergleichbarkeit zu wahren. Die

gewahlten Prozessgrofien lauten wie folgt:

TEM 30-Konzentration: 60 - 65% (V/v)
pH-Wert: 56-58

Temperatur: 30°C

Additive: Hefeextrakt, 0,1% (w/v)
Initiale Biomasse: ~1gLtO

("im 2.000 L-MaRstab betrug die Biomasse nur etwa 0,7 g L™)

Die Prozesse verlaufen dabei mikroaerob, also nicht unter komplettem Ausschluss
von Umgebungsluft. Die Durchmischung erfolgt durch Rotation (Schiittelkolben),
durch Rahren (2 L, 10 L und 30 L Bioreaktoren) und durch leichten Lufteintrag und
Umwaélzpumpen (2.000 L). Eine Ubersicht der verwendeten Reaktoren und weitere
Informationen befinden sich in Abschnitt 4.1.3 und im Anhang (siehe 6.7). Die Ver-
laufe der Milchzuckerkonzentration, der Ethanolbildung und der Ethanolausbeute sind
in Abbildung 4-24 dargestellt.
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Abbildung 4-24: Vergérung von TEM 30 (60 - 65%, v/v) in verschiedenen Skalierungsstufen
(K. marxianus DSM 5422, pH 5,7, 30 °C, 1 g L iBTM).

Der Prozess lasst sich bis in ein Arbeitsvolumen von 2.000 L gut tbertragen und re-
produzieren. Dabei ist ein gering schnellerer Prozess im Schittelkolbenmalistab fest-
zustellen. In allen Stufen werden Ausbeuten von nahezu 90% und Ethanolgehalte
zwischen 53 und 59gL™ (6,7 —7,5vol%) erreicht. Ausnahme hierbei bildet der
2.000 L-MaRstab, da hier die Prozessfuhrung nach 80 h abgebrochen wurde. Da hier
aber Restsubstrat von etwa 20 g L™ vorhanden ist, wére die Ethanolkonzentration im

weiteren Verlauf noch von 51 g L™ auf etwa 60 g L™ (7,6 vol %) angestiegen.

In dem durchgefiihrten Vergleich sind nicht die optimierten Bedingungen angewendet
worden. Eine Erh6hung der initialen Biomassekonzentration und eine Erhéhung der
Temperatur wirden den Prozess beschleunigen (vgl. Abschnitt 4.2.3). Die grof3techni-
sche Produktion hoher Biomassekonzentrationen (> 10 g L™) ist eine langwierig Pro-
zess (vgl. Abschnitt 4.1). Eine deutliche Erleichterung ist beispielsweise durch eine
Hefertckfuhrung erreichbar (Abschnitt 4.2.5) Die in diesen Versuchen erreichte Pro-

zessdauer von etwa 80 - 90 h kann aber durchaus noch gesenkt werden.
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4241 Zwischenfazit

Die biotechnologische Gewinnung von Ethanol in TEM 30 ist stabil bertragbar bis in
den 2.000 L-MaRstab. Dabei wurden reproduzierbare Prozessverlaufe vom Schuttel-
kolbenmafstab, tber den Laborreaktormalistab bis in den Kubikmetermalistab erhal-
ten. In 80 — 90 h konnten mit einer initialen Biomassekonzentration von 1,0 g L™ aus
115-125 g L™* Milchzucker etwa 53 -59 g L™ (6,7 — 7,5 vol%) Ethanol produziert

werden.

4.2.5 Heferuckfuhrung: Das repeated batch-Verfahren

Voraussetzung flr eine Fermentation im Grolimalistab ist die Bereitstellung von aus-
reichend Biomasse (Abschnitt 4.1.3). Je nach SkalierungsgroRe bzw. Verarbeitungs-
volumen dauert die Produktion des Inokulums fir die Fermentationsstufe bis zu
2 Tage. Vereinfachen lasst sich die Prozessfihrung durch die Riickgewinnung und
Rickfihrung der Hefe nach abgeschlossener Fermentation. Dadurch wird der Auf-
wand minimiert und Ressourcen eingespart. Das bedeutet, die Hefe wird nach erfolg-
ter Fermentation durch ein geeignetes Trennverfahren, wie kontinuierlicher
Zentrifugation oder einem Separator, vom Medium abgetrennt und in einer nachsten
Fermentation direkt wieder eingesetzt. Das ermdglicht eine halbkontinuierliche Pro-
zessfihrung. Das Prinzip wurde in vorangegangenen Arbeiten bereits getestet [7].
Dabei konnten die Hefen ohne AktivitatseinbufRen bei der Prozessdauer bis zu dreimal

erfolgreich wieder verwertet werden.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde getestet, ob sich der repeated batch-Modus weiter
ausdehnen lasst, ohne dass die Hefe an Aktivitét verliert, und ob sich das Verfahren
auch bei héheren TEM 30 Konzentrationen eignet. Bei einer TEM 30-Konzentration
von 50 % konnte die Hefe 5-malig ohne Aktivitdtsverlust wieder eingesetzt werden.
Bei einer TEM 30-Konzentration von 60 % behielt die Hefe ihre Aktivitat bei 4-
mailger Wiederverwertung ebenfalls, allerdings konnten die jeweiligen Prozesse auf-
grund zu niedriger Anfangsbiomasse nicht abgeschlossen werden (siehe Abbildung
4-25).
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Abbildung 4-25: Vergéarung von 50% (v/v) und 60% (v/v) TEM 30 im repeated batch-Modus
(K. marxianus DSM 5422, 300 mL Schiittelkolben, 110 rpm, pH 5,7, 30 °C,
1,1gL'1 iBTM im 1. batch, bzw. 2 L Bioreaktor, 200 rpm, pH 5,7, 37 °C,
2,99 L' iBTM im 1. batch).

Bei einer TEM 30-Konzentration von 50% (v/v) verlaufen der Milchzuckerverbrauch,
die Ethanolbildung und die Ausbeute bei den Ansétzen nahezu gleich. Die Hefe ver-
liert durch einen Mehrfacheinsatz nicht an Aktivitat. Wahrend der repeated batch-
Kaskade steigt die gemessene Biomasse mit jedem batch-Ansatz an. Diese ist zum
Einen auf einen Biomassezuwachs und zum Anderen durch Akkumulation ungeldster
Teilchen (Salz, Protein) zurlickzufuhren. Eine hohere Biomasse kdnnte zu einem
schnelleren Prozess fuhren. Die Akkumulation an ungel6sten Teilchen kdnnte den
Prozess allerdings auch verlangsamen. Diese Problematik wird bei steigender
TEM 30-Konzentration verstarkt.
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Bei einer TEM 30-Konzentration von 60% (v/v) verlaufen der Milchzuckerverbrauch,
die Ethanolbildung und die Ausbeute ebenfalls sehr ahnlich, aber unvollstandig. Die
Prozesse wurden zu frith beendet. Anhand der Verldufe I&sst sich aber die Problema-
tik der Akkumulation an ungeltsten Teilchen beobachten. Bereits im 2. Ansatz wird
der Prozess langsamer und mit jedem weiteren Prozess verliert die Hefe weiter an

Aktivitat, da die Verlaufe zunehmend schlechter werden.

4.25.1 Zwischenfazit

Im SchittelkolbenmaRstab konnte gezeigt werden, dass die mehrfache Wiederverwer-
tung der Hefe nach abgeschlossener Fermentation von 50% (v/v) TEM 30 problemlos
bis zu 5-mal moglich ist. Die Prozesse verlaufen dabei analog. Bei der Fermentation
von TEM 30-Konzentration >50% ist der Verlauf des ersten batch-Ansatzes entschei-
dend fur die folgenden Prozesse. Mit Abtrennung der Hefe mittels Zentrifugation wird
zudem die unlsliche Fraktion des TEM 30 in den folgenden batch-Ansatzen angerei-
chert. Dies erschwert den Prozess besonders bei hoheren TEM 30-Konzentrationen

zusatzlich.

4.2.6 Fed batch-Strategie zur Vergarung von TEM 30

Generell verlaufen Hefewachstum und Gérung aufgrund der geringen osmotischen
Belastung besser in starker verdiinntem Medium. Daher soll evaluiert werden, ob sich
eine fed batch-Strategie zur Fermentation besser eignet als die normale batch-
Fermentation. Der Hintergrund der fed batch-Strategie ist, dass sich eine ansteigende
osmotische Belastung durch Substrat und Salz Uber den Prozesszeitraum ergibt. Die
Hefen haben mehr Zeit sich an das Medium zu adaptieren. In VVorversuchen im Scht-
telkolbenmalistab wurden die besten Bedingungen fir die fed batch-Strategie heraus-
gearbeitet. Variiert wurden die initiale TEM 30-Konzentration (zwischen 30 — 50%
(v/v)), die Zugabezeitpunkte des Feeds, sowie die Feed-Strategie (1 oder 2 Feeds).
Am schnellsten verlief die Fermentation bei einer geringen initialen TEM 30-
Konzentration (30% (v/v)) und zwei weiteren Substratzugaben. Diese Strategie wurde

in den Reaktormal3stab (10 L, siehe Abbildung 4-26) tbertragen und im Vergleich mit
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einer batch-Strategie (60% TEM 30) unter gleichen Bedingungen erneut durchgefiihrt
(siehe Abbildung 4-27).

Feed 2
nach ~48 h

Feed 1

nach ~24 h

3. +2LTEM30

+2 LTEM 30

1. 2LTEM 30
3 L Wasser
1 L Hefe
-suspension

—
S

2 L Medium
(mit 380 g Substrat)
R
\""—-—._———/
2 L Medium
(mit 380 g Substrat)

o
]
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(mit 380 g Substrat)

N

/

Abbildung 4-26: Schema zur durchgefihrten fed batch-Strategie.
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Abbildung 4-27: Vergleich von batch- und fed batch-Strategie zur Vergidrung von TEM 30
(K. marxianus DSM 5422, 10 L-Bioreaktor, 200 rpm, pH5,7, 37°C, 12gL™

iBTM).
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Im direkten Vergleich sind die auf verschiedene Arten gefuhrten Prozesse im
Ethanolgehalt, in der Ausbeute und in der Prozessdauer nahezu gleich. Der batch-
Prozess ist nach etwa 65 h beendet und der fed batch-Ansatz nach 75 h. Der anfangli-
che Vorteil der geringeren initialen TEM 30-Konzentration und der dadurch geringe-
ren osmotischen Belastung im fed batch-Ansatz egalisiert sich im Verlauf der Prozes-
se. Dabei wird im batch-Prozess mit 59 g L™ ein etwas hoherer Ethanolgehalt erreicht
als bei dem fed batch-Ansatz mit 52gL™. In beiden Ansitzen werden dabei
Ethanolausbeuten von uber 85% erreicht. Es konnte somit gezeigt werden, dass eine
fed batch-Strategie keinen Vorteil gegenliber einer batch-Strategie hat. Aufgrund der

einfacheren Handhabung sollte der Prozess im batch-Betrieb gefuhrt werden.

Zwischenfazit

Eine fed batch-Strategie zur Fermentation von TEM 30 bringt keine Vorteile hinsicht-
lich der Fermentationsdauer im Gegensatz zu einer normalen batch-Strategie. Auf-
grund der einfacheren Prozessfiihrung sollte die batch-Strategie die Methode der
Wahl sein.

4.2.7 Zusammenfassung der Ergebnisse zur Ethanolgewinnung aus TEM 30

Im zweiten Teil wurde die Ethanolgewinnung aus TEM 30 optimiert. Die hohe Salz-
fracht in TEM 30 hemmt die Fermentation. Eine Entsalzung von TEM 30 konnte mit
hohem apparativem Aufwand erreicht werden. TEM 30 eignete sich als Suspension
allerdings nur bedingt fur eine technische Entsalzung. Eine aufwandige Teilentsal-
zung mittels Nanofitration und Elektrodialyse fuhrte aber zu einer verkirzten Pro-
zessdauer und zu hoheren finalen Ethanolkonzentrationen. Fir eine industrielle An-
wendbarkeit eignete sich keines der getesteten Verfahren, sodass eine Salzverminde-
rung durch Verdinnung die Methode der Wahl bleibt.

Bei der Optimierung der Fermentationsbedingungen von verdinntem TEM 30 im
SchittelkolbenmaRstab zeigte sich, dass sich der Fermentationsprozess bei einer
TEM 30-Konzentration von 60% (v/v) durch Erhéhung der Temperatur (37 °C),
durch hohe Biomassekonzentrationen (>4 g L™) und den Zusatz von Hefeextrakt be-
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schleunigen lasst. So konnten in weniger als 60 h mehr als 58 g L™ (7,3 vol%) bei

Ausbeuten von > 90% Ethanol produziert werden.

Ein Vergleich verschiedener Prozessfilhrungen ergab, dass eine fed batch-Strategie
zur Fermentation von TEM 30 keine Vorteile hinsichtlich Fermentationsdauer im Ge-
gensatz zu einer normalen batch-Strategie bringt. Im repeated batch-Verfahren konnte
gezeigt werden, dass der Mehrfacheinsatz der Hefe nach erfolgter Vergarung von
50% (v/v) TEM 30 bis zu 5-mal méglich ist. Bei der Fermentation hoherer TEM 30-
Konzentrationen (>60% (v/v)) erwies sich die Prozessfuhrung im repeated batch-
Verfahren als schwieriger, sodass dieses repeated batch-Verfahren weiterer

Optimierungen bedarf.

Der Prozess zur energetischen Verwertung von TEM 30 konnte stabil bis im
KubikmetermaRstab reproduziert werden. Dabei wurden unabhangig von der Skalie-
rungsstufe vom SchiittelkolbenmaRstab ber den Laborreaktormalstab bis in den
2.000 L-MaRstab identische Prozessverldufe erhalten. In 80 — 90 h konnten mit einer
initialen Biomassekonzentration von ca. 1,0g L™ aus 115—125g L™ Milchzucker
etwa 53 -59 g L™ (6,7 — 7,5 vol%) Ethanol produziert werden.
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4.3 Aufstellung eines Gesamtkonzeptes

TEM 30 fallt jahrlich bei der Firma Biolac GmbH & Co0.KG (Harbarnsen) im indust-
riellen Malistab von Uber 50.000 t an. Die industrielle VVerwertung, sei es stofflich

oder energetisch, birgt folgende Herausforderungen, die beachtet werden missen:

e Evaluierung eines stabilen und reproduzierbaren Prozesses.
e Einfachheit des Prozesses (Eine Prozessfiihrung sollte in jeder Stufe auch fir
minderqualifiziertes Personal maglich sein).

e Etablierung einer einfach implementierbaren Prozessuberwachung.

Zu diesen Punkten wurde im Rahmen der praktischen Arbeiten (siehe 4.1 und 4.2)
Stellung genommen. Die Aufstellung eines Gesamtkonzeptes zur Verwertung von
TEM 30 konnte im Rahmen der Arbeiten jedoch nicht abgeschlossen werden. Im Fol-

genden sollen noch einige Aspekte dargestellt werden.

4.3.1 Ubersicht

Ein Gesamtkonzept sollte neben dem experimentell entwickelten und optimierten

Prozess folgende Punkte enthalten:

e Rohstofflagerung und Aufbereitung.
e Stammhaltung und Lagerung.
e Auslegung der Verarbeitungssvolumina bzw. —skalierung.

e Abwasserverwertung bzw. —entsorgung.

Im Folgenden wird zu jedem der genannten Punkte kurz Stellung genommen.

4.3.1.1 Roffstofflagerung und —aufbereitung

Im Verlauf der Molkenverarbeitung durchlaufen die erhaltenen Konzentrate, wie
TEM 30, diverse Erwarmungsschritte. Insbesondere im Verdampfer werden hohe
Temperaturen erreicht. Nach der Verarbeitung liegt das TEM 30 nahezu keimfrei vor.

Fur eine schnelle biotechnologische Weiterverwertung ist nicht zwingend eine Aufbe-
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reitung durch Pasteurisation erforderlich. Das konnte auch durch Experimente besta-
tigt werden, in denen unsteriles TEM 30 verwendet wurde. Zudem ist auch die sterile
Prozessfuhrung bei hohen TEM 30-Konzentrationen (> 50%) und hohen initialen He-
fekonzentrationen nicht notwendig. Die Hefe ist unter den gezeigten Prozessbedin-

gungen stabiler als andere konkurrierende Mikroorganismen.

Ein weiterer Punkt ist die Lagerung des Rohstoffes. Sowohl bei kihler (6 °C) als
auch bei raumtemperierter Lagerung konnte keine Anderung des pH-Wertes oder der
Substratkonzentration von unverdinntem TEM 30 festgestellt werden. Da
Sterilkontrollen von unbehandeltem TEM 30 bei 30 °C allerdings berwuchsen, ist

eine frische Verarbeitung oder eine Keimreduktion stets der sichere Weg.

4.3.1.2 Stammhaltung und Lagerung

Generell lassen sich die verwendeten Hefen langerfristig sicher und als Reinzucht
lagern. Dafur ist weder groRer apparatischer Aufwand noch Erfahrung notwendig.
Geeignet sind Gefrierkulturen, die mehrere Jahre haltbar sind oder Agarplatten. Die
dafiir notwendigen Arbeiten sind nach Einweisung auch von unqualifiziertem Perso-
nal durchfuhrbar. Die Stammlagerung ist der Grundstein fur die Hefeanzucht, aus der
im weiteren Verlauf jeweils die Aufskalierung hervorgeht. Neben dieser Mdéglichkeit,
ist auch die Lagerung einer Kultur tber mehrere Tage bei 4°C flr eine spatere Wei-
terverarbeitung maoglich. Die Hefen werden in der Kihlung in ihrem derzeitigen
Wachstumsstadium angehalten. Der Unterschied zwischen einer frisch angezogenen
Kultur und einer Lagerkultur ist marginal und flr eine weitere Anzucht irrelevant.
Sobald die Hefe mit Substrat und Sauerstoff versorgt werden, setzt ein erneutes
Wachstum ein. Ebenso kann die Hefe aus ihrem aktuellen Stadium auch in ein ande-
res Stadium wechseln. Sollte eine Hefe aus einem Gérprozess kommen, so tritt sie bei
Sauerstoffzufuhr wieder in die Atmung also in das Wachstum ein. Genauso wird die
Hefe bei Sauerstoffmangel umgehend mit der alkoholischen Géarung beginnen. Das

vereinfacht den Start eines neuen Prozesses enorm.

Ein wichtiger Punkt ist die Prozessfihrung im repeated batch-Modus. Gelingt die
Rickgewinnung und Wiederverwertung der Hefe nach abgeschlossener Fermentation,

ist eine Art halbkontinuierliche Prozessfiihrung moglich. Da die Anzucht Uber einen
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langeren Zeitraum weggefallt, vereinfacht sich die Prozessiberwachung langfristig.
Dies ist ein entscheidender Punkt hinsichtlich der Effektivitdt und Rentabilitat des

Gesamtkonzeptes.

4.3.1.3 Auslegung der Verarbeitungsskalierung

Der Prozess wurde bis in den Kubikmetermalistab erfolgreich evaluiert (vgl. 4.1.3 und
4.2.4). Eine industrielle Verwertung erfordert allerdings weitaus grof3ere Arbeitsvo-
lumina. Die dargestellten Ergebnisse lassen einen positiven Ausblick auf eine mogli-
che weitere Aufskalierung zu. Die Prozesskette (vgl. Abbildung 4-6) sollte somit noch
um zwei Stufen erweitert werden, sodass die industrielle Verarbeitung evaluiert und
realisiert werden kann. Daflr sind naturlich geeignete Reaktorsysteme erforderlich,
um mdogliche, in dieser Arbeit aufgezeigte Probleme umgehen zu kdnnen. Besonders
die Sauerstoffversorgung fur die Biomassegewinnung ist dabei eine interessante Her-

ausforderung.

4.3.1.4 Abwasserverwertung und Entsorgung

Auch nach biotechnologischer Verwertung des Reststoffes TEM 30 bleibt nach Des-
tillation wiederum ein Reststoff zurlick; der in erster Linie in seinem organischen An-
teil verringert wurde. In weiteren Experimenten wurde die Abwasserbelastung von
TEM 30 und des Destillationsriickstands (nach abgeschlossenem Bioprozess und Ab-
trennung des Ethanols) bestimmt. Dabei wurde eine Verminderung der organischen
Belastung, bestimmt iber den chemischen Sauerstoffbedarf (CSB), um tber 60% er-
reicht [23]. Denkbar ist zudem eine anschlieBende sekundére Verwertung des Destil-
lationsriickstands in der Biogasanalage. Die Verwertung von Molke zur Biogaspro-
duktion ist beschrieben und steht auch in Konkurrenz zu der in dieser Arbeit ange-
strebten Verwertung zu Bioethanol. Die nachgeschaltete Verwertung in der Biogasan-
lage hatte den Vorteil, dass die organische Belastung noch weiter gesenkt wirde. Eine
Einleitung in das kommunale Abwasser ist aufgrund der hohen organischen und anor-

ganischen Belastung nicht moglich.
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4.3.2 Bewertung und Bilanzierung der energetischen Nutzung von TEM 30

Biochemisch kann man aus 1 g Zucker 0,538 g Ethanol produzieren. Wie in dieser
Arbeit gezeigt werden konnte, ist praktisch eine Ausbeute von 85 - 90% erreichbar.
Das bedeutet, dass aus 1 g Zucker maximal 0,48 g Ethanol produziert werden kdnnen.
Eine Fermentation unter den angestrebten Bedingungen von TEM 30 in einer Kon-
zentration von 60 - 65% (v/v) dauert 70 — 80 h. Dazu kommen die Ristzeit des Reak-
torsystems sowie eine eventuelle Hefeseparation. Zusammen sind das etwa 100 h, was
bedeutet, dass man im Jahr etwa 90 Prozesse - unabhangig von der Skalierung - fah-

ren kdnnte.

Setzt man ein Arbeitsvolumen von 150 m3 an, von dem 60% bzw. 65% (v/v) auf
TEM 30 féllt, so kénnten jahrlich in einem Reaktor 8.100t bzw. 8.800t TEM 30
biotechnologisch verarbeitet werden. Die Menge TEM 30 enthalt etwa 1.500 t bzw.
1.700 t Milchzucker, welches zu Bioethanol umgesetzt werden konnte. Daraus ent-

stiinden nach den 0.g. Ausbeuten etwa 730 t bzw. 830 t Bioethanol.

Die Jahresproduktion an Bioethanol in Deutschland lag in 2012 bei (iber 600.000 t,
die zu 66% aus Getreide, zu 31% aus Riiben bzw. Melasse und nur zu 1% aus anderen
Rohstoffen hergestellt wurden [1]. Deutschlandweit gesehen bietet die biotechnologi-
sche Wertschopfung von Molke nicht die Mdglichkeit, dem Kraftstoffmarkt groRe
Mengen an Bioethanol beizusteuern. Bezogen auf die Molkereiindustrie bietet diese
Art der Reststoffverwertung aber die Moglichkeiten, die Okobilanz der Unternehmen
zu verbessern und die Abwasserbelastung zu senken. Dabei spart jeder Liter Biokraft-
stoff zusatzlich die Forderung von fossilen Rohstoffen ein — was ganz im Zeichen der
heutigen Zeit steht.

4.3.3 Alternative Prozessfihrungen - Erweiterung der bestehenden Verarbei-

tungskette von Molkenpermeat

TEM 30 eignet sich nur bedingt fur die in Abschnitt 4.2.2 beschriebenen Entsalzungs-
strategien. Stattdessen wirde sich eine Anwendung beispielsweise besser als VVorstufe
bei der Verarbeitung des Molkenpermeates anbieten. In dieser Fraktion ist der groRte

Teil an Proteinen bereits abgetrennt. Die Verarbeitung mit einer Membrananwendung
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wie Elektodialyse, Nanofiltration wére somit moéglich. Zudem handelt es sich bei

Molkenpermeat um eine klare Lésung, die — zumindest frisch verarbeitet - keine un-

gelosten Teilchen enthalt. Dazu k&me der Vorteil, dass sich die verminderte Salzkon-

zentration auch auf die Auskristallisierung des Milchzuckers auswirken konnte [41,

43, 97, 98]. Dies erfordert eine Neu- bzw. Umstrukturierung der Verarbeitungskette

(Abbildung 4-28).

Milchzucker

1 Verdampfer
Dekanter

SiiBmolken- Molken-
konzentrat Ultrafiltration | permeat
Molkenprotein- .
konzentrat Tellentsa!zung
(Elektrodialyse,

Teilentsalztes
Molkenpermeat

Nanofiltration)

Biotechnologische
Verwertung

Abbildung 4-28: Neustrukturierte Verarbeitungskette von Stufmolkenpermeat mit zwischen-
geschaltetem Entsalzungsschritt in Anlehnung an Abbildung 3-4.
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5 Zusammenfassung und Ausblick

In der Molkereiindustrie fallen groRe Mengen an organisch belastetem Abwasser an.
Nach heutigem Stand der Technik lassen sich aus der Molke ein Teil der Proteine und
des Milchzuckers zuriickgewinnen. Die Herausforderung ist die Verminderung der
hohen Abwasserlast der entstehenden Reststoffstréme. Eine Verminderung der orga-
nischen Abwasserbelastung kann durch eine biotechnologische Behandlung erfolgen.
Eine wertschopfende und nachhaltige Nutzung der anfallenden Molkenkonzentrate ist
im groBtechnischen und industriellen Malistab in erster Linie durch die Verwertung
zu Bioethanol und Biogas zu erreichen. Auf diese Weise lassen sich Bioenergietréager

gewinnen und die Umweltbelastung senken.

Das als Abwasser zurlickbleibende teilentzuckerte Molkenkonzentrat (TEM 30) ent-
hélt etwa 18% (w/v) Milchzucker und geringe Mengen an Protein (1%, w/v). Im
Rahmen dieser Arbeit wurde die biotechnologische Verwertung hinsichtlich einer
stofflichen und energetischen Nutzung von TEM 30 evaluiert. Die biotechnologische
Nutzung erfolgte in zwei Stufen: Das TEM 30 wurde sowohl fur die Hefeanzucht als
auch zur Fermentation eingesetzt. Fir die Prozesse wurden Hefen der Spezies
Kluyveromyces marxianus ausgewéhlt. Dabei konnte gezeigt werden, dass mit den
aufgestellten optimalen ProzessgroRen und —bedingungen eine reproduzierbare Pro-
zessfiihrung vom Labormafstab bis in den Kubikmetermafstab bis 2.000 L Arbeits-

volumen erfolgen kann.

In dem ersten Teil dieser Dissertation wurde die Hefeanzucht in TEM 30 dargestellt.
Im Labormalstab konnten optimierte Prozessvariablen fur die Biomassegewinnung
herausgestellt werden. Diese fiihrten zu einer deutlichen Verkirzung der Anzuchtdau-
er bei hoheren finalen Hefekonzentrationen. Die Ansatzpunkte dafur waren eine Er-
hohung der TEM 30-Konzentration (20% (v/v)), eine Erhéhung der Temperatur
(37 °C), eine Erhdhung der Anfangshefekonzentration (0,4 g L™) und der Zusatz von
Hefeextrakt (0,1% (w/v)). Danach ist eine optimierte Anzucht in 20% TEM 30, bei
37 °C, unter Zusatz von 0,1% (w/v) Hefeextrakt und bei einer adaquaten Sauerstoff-

versorgung maoglich.

Die Biomassegewinnung in TEM 30 konnte in einem Seed-Train bis in den

Kubikmetermafstab (1.700 L) reproduziert werden. Dabei wurden Hefekonzentratio-
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nen von tiber 8 g L™ (bei Yxss > 0,25 Qaiomasse § substrat) €Freicht. Wichtig fiir die Bio-
massegewinnung ist eine gute Sauerstoffversorgung, die trotz paralleler
Ethanolbildung ein gutes Hefewachstum begtinstigt. Generell verlief die Anzucht in
Rihrkesselreaktoren aufgrund besserer Sauerstoffversorgung besser als in Blasensau-
lenreaktoren. Die auf diese Weise gebildete Hefe kann als Inokulum fir eine weitere
Aufskalierung oder eine Fermentation zur Ethanolproduktion eingesetzt werden. Als
geeignete Analytik zur online-Prozessuberwachung im Reaktormafstab erwiesen sich
die Messung der Abgaszusammensetzung und die Messung der Sauerstoffsattigung.

Im zweiten Teil wurde die Ethanolgewinnung aus TEM 30 mittels Hefen evaluiert
und weiterentwickelt. Die hohe Salzfracht in TEM 30 hemmt eine Fermentation. Eine
Verminderung der Salzkonzentration kann mit verschiedenen Methoden erreicht wer-
den. Dabei ist TEM 30 fiir eine Entsalzung als suspensive Prozessfraktion eher unge-
eignet. Zur Verminderung der Salzkonzentration wurden verschiedene technische
Verfahren zur Teilentsalzung getestet. Insbesondere mittels Nanofitration und Elek-
trodialyse konnte eine Teilentsalzung bis zu 80% erreicht werden, die die Prozessdau-
er verkirzte und zu hoéheren finalen Ethanolkonzentrationen fiihrte. Fir eine industri-
elle Anwendbarkeit eignete sich keines der getesteten Verfahren, sodass eine Salz-

verminderung durch Verdinnung die Methode der Wahl bleibt.

Bei der Optimierung der Fermentationsbedingungen von verdinntem TEM 30 im
SchittelkolbenmaRstab zeigte sich, dass sich der Fermentationsprozess bei einer
TEM 30-Konzentration von 60% (v/v) durch Erhéhung der Temperatur (37 °C),
durch hohe Biomassekonzentrationen (> 4 g L™) und den Zusatz von Hefeextrakt be-
schleunigen lasst. So konnten in weniger als 60 h tiber 58 g L™ (7,3 vol%) Ethanol bei
Ausbeuten Uber 90% produziert werden. Eine fed batch-Strategie zur Fermentation
von TEM 30 bringt keine Vorteile hinsichtlich Fermentationsdauer im Gegensatz zu

einer normalen batch-Strategie.

Der Prozess zur energetischen Verwertung von TEM 30 konnte stabil bis im
KubikmetermaRstab reproduziert werden. Dabei wurden unabhdngig von der Skalie-
rungsstufe vom SchiittelkolbenmaRstab tber den Laborreaktormalstab bis in den
2.000 L-MaRstab sehr &hnliche Prozessverldufe erhalten. In 80 —90 h konnten mit
einer initialen Biomassekonzentration von ca. 1,0 g L™ aus 115 — 125 g L Milchzu-
cker etwa 53 -59 g L™ (6,7 — 7,5 vol%) Ethanol produziert werden.
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Eine Heferlckfuhrung flihrt zu einer erleichterten Prozessfilhrung, da eine erneute
Hefeanzucht nicht fiir jede Fermentation erfolgen muss. Im repeated batch-Verfahren
konnte gezeigt werden, dass der Mehrfacheinsatz der Hefe nach erfolgter VVergérung
von 50% (v/v) TEM 30 bis zu 5-mal moglich ist. Bei der Fermentation hoherer
TEM 30-Konzentrationen (>60% (v/v)) erwies sich die Prozessfihrung im
repeated batch-Verfahren als schwieriger, sodass das repeated batch-Verfahren weite-

rer Optimierung bedarf.

Fur die Verwertung von TEM 30 wird eine biotechnologische Nutzung im industriel-
len Malistab angestrebt. Aus den durchgefiihrten Versuchen zur Biomasse- und
Ethanolgewinnung insbesondere im Kubikmetermalstab lassen sich wichtige Schliis-
se ziehen, auf der eine weitere VergroRerung des Verarbeitungsmafstabs aufbauen
kann. Im Rahmen dieser Arbeit wurde der Grundstein flr ein Verwertungskonzept
gelegt.

Durch die Fermentation von TEM 30 zu Ethanol I&sst sich die organische Belastung
um etwa 60% senken. Eine weitere Verwertung des anfallenden Prozessabwassers
nach der Fermentation und Destillation zur Gewinnung von Biogas wurde die Wert-
schopfungskette weiter erganzen. Dadurch lieRe sich die organische Belastung noch
weiter minimieren. Letztendlich bleiben in dem Restprodukt nur Salze zuriick, die
sich wiederum abscheiden bzw. gewinnen lassen. Auf diese Weise ware eine nachhal-
tige und vollstandige Verwertung der Abwasserbelastung der Molkereiindustrie mog-
lich.
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6 Anhang

6.1 Teilentzuckertes Molkenkonzentrat (TEM 30)

TEM 30 fallt als Restprodukt der Molkenverarbeitung bei der Firma
Biolac GmbH & Co.KG (Harbarnsen) an. Die Analysedaten sind in Tabelle 6-1 und
Tabelle 6-2 aufgelistet.

Tabelle 6-1: Datenblatt zu TEM 30

Chemische Daten:  Menge: Physikalische Daten:

Milchzucker 18,0% + 2% (w/v) pH: 5,0-6,0
(Monohydrat):

Trockenmasse: 30,0% + 2%

Proteine (N*6,38): (N*6,38)
3,0% % 1% (w/v)

Asche: max. 16% (w/v)

Energie (pro kg): 4,4 MJ=1051,6 kcal

Salze: Menge: Mikrobiol. Daten: Menge:

Kalium: K* ca. 4,0% Gesamtkeimzahl: <50.000 /mL

Natrium: Na"  ca. 2,0% Coliforme Keime: negativ. in
1mL

Chlorid: Cr ca. 4,0% Hefen/Schimmel: <2.000 /mL

Phosphor: PO,> ca.0,4% Salmonellen: negativ. in
1mL

Kalzium: Ca®"  ca. 4,0%

Magnesium:  Mg* ca. 0,1%
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Tabelle 6-2:  Ubersicht des Aminoséaurespektrum in TEM 30

Aminosaure (je 100 g)  Menge: Aminosaure (je 100 g) Menge:
L-Arginin: 206 mg L-Tryptophan: 18 mg
L-Cystin: 22 mg L-Tyrosin: 27 mg
L-Histin: 23 mg L-Valin: 79 mg
L-Isoleucin: 70 mg L-Alanin: 89 mg
L-Leucin: 111 mg L-Asparaginsaure: 151 mg
L-Lysin: 95 mg L-Glutaminsdure: 272 mg
L-Methionin: 31 mg L-Glycin: 52 mg
L-Phenylalanin: 56 mg L-Prolin: 80 mg
L-Threonin: 83 mg L-Serin: 71 mg

6.2 Verwendete Zellen

Kluyveromyces marxianus DSM 5422, Isolat aus Joghurt [99];
Kluyveromyces marxianus DSM 70073, Isolat aus Buttermilch [99];

Bezogen vom Leibniz-Institut DSMZ-Deutsche Sammlung von Mikroorga-

nismen und Zellkulturen GmbH (Braunschweig);
Kluyveromyces marxianus CBS 6556, Isolat aus fermentiertem Maisbrei [100];

Bezogen vom Centraalbureau voor Schimmelcultures (Utrecht, Niederlande).
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6.3 Verwendete Medien

Medium Substanz Quelle Menge [g L]
YMPL: Hefeextrakt Fluka 3,0
Malzextrakt Roth 3,0
Soja-Pepton Sigma-Aldrich 5,0
Milchzucker Fluka 20,0
YMPL $$$ wie YMPL, nur mit;
YMPL 100 Milchzucker Fluka 100,0
YMPL 150 Milchzucker Fluka 150,0
YMPL 200 Milchzucker Fluka 200,0
YMPL-Agar  Hefeextrakt Fluka 3,0
Malzextrakt Roth 3,0
Soja-Pepton Sigma-Aldrich 5,0
Agar Fluka
Milchzucker Fluka 10,0

Die Medien wurden fir 20 min bei 2 bar autoklaviert, wobei der Milchzucker geson-

dert autoklaviert und anschlieBend zugesetzt wurde.

L osung Ouelle Menge [g L]

2,5% Nay,SO4 Fluka 25,0

0,9% NacCl Fluka 9,0
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Alle verwendeten Medien und Ldsungen wurden mit deionisiertem Wasser (Arium,
Sartorius, Gottingen) hergestellt, welches in dieser Arbeit als dd H,O bezeichnet wur-
de.

6.4 Methoden

6.4.1 Lagerung der Hefestamme

Zur langfristigen Lagerung von bis zu 3 Jahren dienten Gefrierkulturen. Dafur wurde
1 mL einer wachsenden Hefekultur mit 50% (v/v) Glycerin gemischt und bei — 80 °C

eingefroren.

Zur mittelfristigen und kurzfristigen Lagerung von bis zu 8 Wochen dienten Lebend-
kulturen auf Agarplatten mit YMPL-Agar. Die Platten wurden mit einer Hefesuspen-
sion einer wachsenden Reinkultur aus Flissigmedium oder von Agarplatten beimpft
und 24 - 48 h bei 28 °C inkubiert. Anschliefend wurden die Agarplatten bei 4 °C ge-
lagert. Alle 4 — 8 Wochen wurden die Kulturen auf frische Agarplatten Gberimpft.

6.4.2 Anzucht der Hefe

Die Anzucht der Hefe in den Vorkulturen erfolgte in YMPL-FIllssigmedium. Dazu
wurde steriles Medium in einen sterilen Schittelkolben mit Schikanen tberfihrt (1/5
des Kolbenvolumens) und mit Hefe versetzt. Die Hefe wurde mit einer Impfose von
einer Agarplatte entnommen und im Kolben resuspediert. Die Kulturen wurden an-
schlieRend flr 17 — 18 h bei 30 °C und 150 rpm inkubiert.

Die Anzucht der Hauptkulturen fur die Biomassegewinnung (vgl. 4.1) erfolgte in ver-

schiedenen Skalierungsstufen.

6.4.2.1 Anzucht im Schittelkoben mit Schikanen

Die jeweilige TEM 30-Konzentration wurde hergestellt, auf der Kochplatte bis zum
Sieden erhitzt und dann abkuhlen lassen. Das Medium wurde mit 3 mL einer Hefe-
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suspension (vgl. 4.2) aus einer wachsenden Vorkultur inokuliert. Die Kulturen wur-
den bei unterschiedlichen Prozessbedingungen (Temperatur, pH-Wert, Schittelge-
schwindigkeit) fir 24 — 48 h inkubiert, wobei unter sterilen Bedingungen regelméRig

Proben entnommen wurden.

6.4.2.2 Anzuchtim 2 L Bioreaktor

Die jeweilige TEM 30-Konzentration wurde angesetzt, auf der Kochplatte bis zum
Sieden erhitzt, heifl in den Reaktorkessel gefullt und dann heruntergekuhlt. Das Me-
dium wurde mit 100 mL einer Hefesuspension (vgl. 4.1.3) aus einer wachsenden Vor-
kultur inokuliert. Die Reaktorkultur wurde bei 37 °C, 1.000 rpm und 1 vvm Druckluft

inkubiert. Eine Probenentnahme erfolgte nicht.

6.4.2.3 Anzucht im 10 L Bioreaktor

Die jeweilige TEM 30-Konzentration wurde im Reaktorkessel angesetzt, auf 100 °C
erhitzt und abkihlen lassen. Das Medium wurde mit 200 mL (Vorkultur aus dem
Schittelkolben) bzw. 1 L (Vorkultur aus dem 2 L Bioreaktor) einer Hefesuspension
aus einer wachsenden Vorkultur inokuliert. Die Reaktorkulturen wurden bei unter-
schiedlichen Prozessbedingungen (Temperatur, Rlhrergeschwindigkeit) fir 8 -24 h
inkubiert. Die jeweiligen Prozessbedingungen sind in Abschnitt 4.1.3 dargestellt. Die
Uberwachung der Reaktorkulturen erfolgte durch regelmaBige Probenentahme unter
sterilen Bedingungen. Im 10 L Rihrkesselreaktor wurde zudem der pH-Wert, die
Sauerstoffsattigung und die Abgaszusammensetzung (BluelnOne, BlueSens, Herten
bzw. S 710, Sick, Hamburg, bzw. AO2020, ABB, Hamburg) gemessen. Die Sensoren

wurden jeweils laut Herstellerangaben vor dem Einsatz kalibriert.

6.4.2.4 Anzuchtim50L, 1.200 L und 1.700 L Bioreaktor

Die jeweilige TEM 30-Konzentration wurde im Reaktorkessel angesetzt, auf 85 °C
erhitzt und abkuhlen lassen. Das Medium im 50 L Reaktor wurde mit 5 L (Vorkultur
aus dem 10 L Bioreaktor), das Medium in 1.200 L bzw. im 1.700 L Reaktor wurde
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jeweils mit 50 L (Vorkultur aus dem 50 L Bioreaktor) einer Hefesuspension aus einer
wachsenden Vorkultur inokuliert. Die Reaktorkulturen wurden bei unterschiedlichen
Prozessbedingungen (Temperatur, Begasungsrate, Ruhrergeschwindigkeit) flr
12 -17 h inkubiert. Die jeweiligen Prozessbedingungen sind in Abschnitt 4.1.3 darge-
stellt. Die Uberwachung der Reaktorkulturen erfolgte durch regelméaRige Probenent-
nahme. Teilweise wurden zudem die Sauerstoffsattigung und die Abgaszusammenset-
zung (BluelnOne, BlueSens) gemessen; die jeweiligen Uberwachungsprozesse sind in
Abschnitt 4.1.3 dargestellt. Die Sensoren wurden jeweils laut Herstellerangaben vor

dem Einsatz kalibriert.

6.4.3 Bestimmung der Biomassekonzentration

Die Biotrockenmasse (BTM, auch Biomasse) wurde mittels Korrelation aus der ge-
messenen optischen Dichte berechnet. Die Messung der optischen Dichte erfolgte bei
einer Wellenldnge von 600 nm. Dazu wurde das Gerét vorher mit einer 0,9%-igen
(w/v) NaCl-Loésung kalibriert. Die Messung erfolgte in Plastik-Einwegkivetten mit
einer Schichtdicke von 1 cm. Die Proben wurden ggf. mit 0,9%-iger (w/v) NaCl-

Losung verdlnnt, so dass die Extinktion stets unter 0,8 lag.

Fur die Messung wurden folgende Photometer und Umrechnungswerte verwendet:

Photometer: Korrelation (OD600 / BTM [g L™):
Uvikon 922: 4,3
Multiscan Go: 2,1

Die Korrelation zwischen Biomasse und Extinktion ist in Abbildung 6-1 gezeigt.
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Abbildung 6-1: Korrelation zwischen der optischen Dichten und der Biotrockenmasse (BTM).

Fur die Bestimmung der Biotrockenmasse (BTM) wurde 1 mL Kulturbriihe in ge-
trocknete 2 mL-ReaktionsgefalRe, von denen das Leergewicht bestimmt wurde, ge-
fullt. Die Kulturbriihe wurde abzentrifugiert (16.060 x g, 5 min, Heraeus Pico, Ther-
mo, Bonn) und der Zellliberstand abgenommen und verworfen. Das Pellet wurde 48 h
lang bei 85 °C im Ofen getrocknet. Anschliefend wurde das Zellpellet ausgewogen.
Aus der Differenz des GefaRes mit trockenem Pellet und des leeren Gefalies ergibt
sich die BTM [g L™]. Je Probe erfolgte die Bestimmung der BTM zweifach.

6.4.4 Bestimmung des Milchzuckergehalts

Die Bestimmung der Milchzuckerkonzentration erfolgte mittels HPLC. Die aus den
Bioprozessen entnommen Proben wurden abzentrifugiert (16.060 x g, 5 min, Heraeus
Pico, Thermo, Bonn) und der Uberstand geeignet verdiinnt. Die Verdiinnung erfolgte
mit 50% (v/v) Acetonitril in dd H,O, sodass in den Messproben eine Milchzucker-
konzentration unterhalb von 4 g L™ vorlag.

Zur Kalibrierung dienten 5 Standards mit den Konzentrationen 0,1gL™; 0,59 L™;
1,0gL% 2,59 L und 5g L™ Die technischen Daten der HPLC sind Tabelle 6-3 zu

entnehmen.



Anhang

87

Tabelle 6-3: Technische Daten der HPLC.

Technische Kenngréf3en

Bezeichnung/Einstellung

Saule

Vorsaule

Detektor
HPLC-Pumpe
Saulentemperatur
Elutionsmittel
Flussrate

Laufzeit pro Probe

Shodex Asahipak NA2P-50 G 2 A
Shodex Asahipak NA2P-50 2 D
ESA, Corona CAD Detector
Agilent 1200 Binary

40 °C

Acetonitril (75%, v/v)
0,4 mL min™

8 min

6.4.5 Bestimmung des Ethanolgehalts

Die Bestimmung der Ethanolkonzentration der Fermentationsproben erfolgte durch
Gaschromatographie. Die aus den Bioprozessen entnommen Proben wurden
abzentrifugiert (16.060 x g, 5 min, Heraeus Pico, Thermo, Bonn). Der Uberstand
wurde dem mit internen Standard n-Propanol (Endkonzentration 8 g L™) versetzt und
1:10 mit Wasser verdinnt. Die Kalibrierung wurde als 3-Punkt-Kalibration mit
Ethanolkonzentrationen von 10 g L™, 5g L™ und 1,0 g L™ durchgefiihrt. Die techni-

schen Daten der verwendeten Gaschromatographen sind Tabelle 6-4 und Tabelle 6-5

zu entnehmen.

Tabelle 6-4: Technische Daten des Gaschromatographen GC-2010 plus

Technische Kenngrolien

Bezeichnung/Einstellung

Gaschromatograph
Saule
Injektortemperatur
Saulentemperaturen
Detektortemperatur
Detektor

Laufzeit pro Probe
Injektionsvolumen
Interner Standard
Trager

GC-2010 plus (Shimadzu, Kyoto, Japan)

Supelcowax 10 (30 x 0,32 mm)
180 °C

50-100°C

280 °C

FID

11 min

0,2 pL

n-Propanol (8 g L™)

N2 30 mL min™
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Tabelle 6-5: Technische Daten des Gaschromatographen GC-14 b

Technische Kenngréf3en Bezeichnung/Einstellung
Gaschromatograph GC-14 b ((Shimadzu, Kyoto, Japan)
Saule Chromosorb 101,80/100 6° - 18
Injektortemperatur 180 °C

Saulentemperaturen 160 °C

Detektortemperatur 220 °C

Detektor FID

Laufzeit pro Probe 3,5 min

Injektionsvolumen 0,5 uL

Interner Standard n-Propanol (8 g/L)

Tréagergas N2

6.4.6 Aufkonzentrierung der Hefen

Eine hohe Biomasse wurde durch Aufkonzentrierung der Hefe erreicht. Dazu wurden
Zentrifugenréhrchen mit 50 mL Kulturbriihe gefillt und 10 min bei 3.345xg
(Metafuge 1.0 RS, Heraeus, Osterode) zentrifugiert. Der Uberstand wurde verworfen.
Das Zellpellet wurde in 100 mL 0,9%-iger (w/v) NaCL-L6sung resuspendiert und als
Inokulum fiir die Vergarung eingesetzt. Bei grof3eren VVolumina aus dem 2 L und 10 L
Bioreaktor wurde die geerntete Zellbriihe, bis sich die Hefezellen abgesetzt haben, bei
6 °C fir 18 h gelagert. Ein Teil des Uberstandes wurde abdekantiert und verworfen.
Die Zellen wurden in dem Rest wieder aufgeschlammt und die Suspension wurde fur

weitere Fermentationsprozesse eingesetzt.

6.4.7 Vergarung von TEM 30 und anderen Ldsungen

Die Vergarung des TEM 30 wurde in verschiedenen Skalierungsstufen durchgefihrt.
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6.4.7.1 Vergarung im Schuttelkolben ohne Schikanen

Die jeweilige TEM 30-Konzentration wurde angesetzt, auf der Kochplatte bis zum
Sieden erhitzt und abkuhlen lassen. Das Medium wurde mit einer Hefesuspension
unterschiedlicher Biomassekonzentrationen (vgl. 4.2) inokuliert. Dabei betrug das
Volumen 10% des Gesamtvolumens. Die Kolben wurden im Inkubator bei 110 rpm
bei verschiedenen Prozessbedingungen fir 80 - 150 h inkubiert. Die jeweiligen Pro-
zessbedingungen sind in Abschnitt 4.1.3 dargestellt. Dabei wurden unter unsterilen
Bedingungen regelmaRig Proben gezogen.

6.4.7.2 Vergarungim2 L, 10 L und 30 L Bioreaktor

Die jeweilige TEM 30-Konzentrationen wurden im Reaktorkessel angesetzt und tem-
periert. Das Medium wurde mit einer Hefesuspension unterschiedlicher Biomasse-
konzentrationen (vgl. 4.2 und 6.4.6) inokuliert. Dabei betrug das Volumen 10% des
Gesamtvolumens. Die Reaktorkulturen wurden bei 200 rpm und bei verschiedenen
Prozessbedingungen fir 80— 150 h inkubiert. Die jeweiligen Prozessbedingungen
sind in den jeweiligen Abschnitten (4.2.6, 4.2.5 und 4.2.4) dargestellt. Dabei wurden

zur Prozesstberwachung regelmaRig Proben entnommen.

6.4.7.3 Vergarung im 2.000 L Bioreaktor

Die Vergérung erfolgte anschlieBend an die Anzucht im 1.700 L Maf3stab (vgl. 4.1.3).
Dazu wurde die Kulturbriihe aus der Anzucht bis auf 300 L abgelassen und mit Was-
ser und TEM 30 auf 2.000 L aufgefillt, so dass sich eine TEM 30-Konzentration von
65% (v/v) ergab. AnschlieBend wurde der Reaktor auf 30 °C temperiert. Die Durch-
mischung wurde durch eine leichte Begasung und einen Umwurfbetrieb gewéhrleistet.

Dabei wurden zur Prozessiiberwachung regelmél3ig Proben gezogen.
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6.4.8 Entsalzung von TEM 30 mittels Kationenaustauschern

Die Entsalzung mittels Kationenaustauschern wurde in einer Saule der Marke Omnifit
(Diba Industries Ltd., Danbury, USA) durchgefiihrt. Der Innendurchmesser betrug
25 mm, wodurch sich eine Querschnittsfliche von 4,91 cm? ergab. Die Lénge der
Séaule ist 150 mm. Begrenzt ist die Sdule von einem festen und einem verstellbaren
Endstiick, sodass eine Begrenzung des Volumens bzw. ein direkter Abschluss des
Fallmaterials nach oben und unten modglich war und kein totes Kopfraumvolumen
entstand. Die eingesetzten Fritten bestehen aus Polyethylen und haben eine Porengro-
Re von 25 um. Bevor die Kationenaustauscher des Typs Amberlite FPC 23H (Dow
chemicals, USA) in der Séaule eingesetzt wurden, wurde das Material in deionisiertem
Wasser quellen gelassen und gewaschen. In der S&ule wurden dann 50 mL des Mate-
rials eingesetzt, was einem Bettvolumen (BV) entspricht. Da Suspensionen zur Ver-
blockung des Materials fuhren wirden, wurde die TEM 30-Klarphase nach
Zetrifugation (8.000 x g, 10 min, Contifuge stratos, Heraeus, Osterode) verwendet.
Die TEM 30-Klarphase wurde dann aufstrémend mit einer Flussrate von 6 BV h*
durch die Saule gepumpt (Scilog, USA). Der Durchfluss wurde in 15 mL Fraktionen
gesammelt, von denen jeweils der pH-Wert gemessen wurde. Anhand des pH-Wertes

wurde eine Durchbruchscharakteristik erstellt.

6.4.9 Entsalzung von TEM 30 mittels Nanofiltration

Die Entsalzung mittels Nanofiltration erfolgte im Diafiltrationsmodus im Kreuz-
strombetrieb. Der generelle Versuchsaufbau ist in Abbildung 4-12 dargestellt. Fr die
Entsalzung wurden 200 mL TEM 30 1:1 mit 200 mL deionisiertem Wasser verdinnt.
Die Nanofiltrationseinheit war vom Typ Lab Cell CF1-Instrument (KMS, Aachen).
Die eingesetzten Membranen des Typs TFC-SR3 (KMS, Aachen) wiesen eine Flache
von 28 cm? auf. Der notwendige Druck von 30 bar wurde durch gasformigen Stick-
stoff (Linde AG, Hannover) angelegt. Uber die Prozessdauer von 5h wurde eine
durchschnittliche Flussrate von 0,6 mL min™ erreicht. Das eingesetzte Volumen von
400 mL wurde dabei auf 230 mL eingeengt.
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6.4.10 Entsalzung von TEM 30 mittels Elektrodialyse

Im Allgemeinen kénnen nur klare Lésungen elektrodialysiert werden. Daflr wurde
das TEM 30 bei 8.000 x g fir 10 min zentrifugiert (Contifuge stratos, Heraeus, Oste-
rode), wobei fur den Entsalzungsprozess die Klarphase, also der
Zentrifugationsiiberstand eingesetzt wurde. Der generelle Versuchsaufbau ist in Ab-
bildung 4-16 dargestellt. Als Elektrodialyse wurde eine ED L02 (Hescon GmbH,
Engstingen) mit den Membranen Neosepta AMX und CMX (Astom Corporation,
Japan) mit einer Flache von 57 cm? verwendet. Als Diluat wurden 250 mL TEM 30-
Klarphase und als Konzentrat 250 mL deionisiertes Wasser eingesetzt. Als Elektrolyt
dienten 250 mL 2,5%-ige Na,SO,;-Ldsung. Durch Messung der Leitfahigkeit des
Konzentrates und des Diluates wurde der Entsalzungsfortschritt iberwacht. Dabei
glichen sich die Leitfahigkeiten des Konzentrates und des Diluates nach etwa
30 - 45 min an. Sobald die Leitfahigkeiten nahezu gleich waren, wurde das Konzent-
rat durch frisches deionisiertes Wasser ersetzt. Um die Effektivitat der Entsalzung zu
evaluieren wurde das Konzentrat zum Einen 3-mal erneuert (kurze Prozessfiihrung)
und zum Anderen 6-mal erneuert (lange Prozessfiihrung). Der Prozess wurde mit ei-
ner Spannung von 12,82 V (0,31 A) gestartet. Wahrend der Entsalzung fiel die Leitfa-
higkeit von 44,7 mS cm™ (28,4 °C) auf 33,7 mS cm™ (28,2 °C) bei kurzer Prozessfiih-
rung (s.0.) und auf 8.6 mS cm™ (29.2°C) bei langer Prozessfiihrung (s.0.).

6.4.11 Bestimmung der Kationenkonzentration mittels optischer

Emissionsspektrometrie

Die Bewertung des Entsalzungsprozesses erfolgte mittels optischer Emissionsspek-
trometrie (OES). Dabei wurden die Kationenkonzentrationen von Na*, K*, Ca®* und
Mg®* bestimmt. Von jeder Probe wurden dazu 0,5ml in einer Saurelésung aus
5 ml HNO; (konz.), 1,5 ml H,O und 0,5 ml H,SO, (konz.) aufgeschlossen. Der Auf-
schluss erfolgte Uber eine temperaturgesteuerte Reaktion (maximale Temperatur
180 °C) bei hohem Druck in der Mikrowelle (Start 1500, MLS, Leutkirch). Die tech-
nischen Einstellung des OES und die Wellenladngen, bei denen die einzelnen Kationen

quantifiziert wurden, sind in Tabelle 6-6 und Tabelle 6-7 aufgefuhrt.
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Tabelle 6-6: Technische Daten des OES.

Technische Kenngréf3en

Bezeichnung/Einstellung

OES

Plasmaleistung
Messposition
Kihlgasfluss
Hilfsgasfluss
Atomisationsgasfluss

Arcos (Spectro, Kleve)
1.400 W

radial

12,1 L min™

1,1 L min*

0,79 L min™

Tabelle 6-7:  Ubersicht der Detektionswellenlangen der einzelnen Kationen im OES.

Kationspezies

Wellenlange(n) [nm]

Na*
K+
ca*
Mg

589,592; 588,995

766,491

279,553; 280,270; 285,213
396,847, 393,366; 317,933

Die Quantifizierung erfolgte mittel 3 Standards, deren Zusammensetzungen und Kon-
zentrationen in Tabelle 6-8 gezeigt sind.

Tabelle 6-8:  Ubersicht zu den verwendeten Standards zur Quantifizierung der Kationen-

konzentrationen im OES

Kationenspezies

Konzentrationen [g g*]

Standard 1 Standard 2 Standard 3
Na* 3,837 10™ 2,070 10 3,988 10°
K* 3,821 10* 2,061 10™ 3,971 10°
ca® 2,331 10° 1,257 10°® 2,422 10
Mg** 5,775 10 3,114 10° 6,001 10™

Zur Quantifizierung wurden die Proben mit 2% HNOj3 zu geeigneten Konzentrationen

verdinnt.
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6.4.12 Ruckgewinnung der Biomasse

Im repeated batch-Modus wurde die Biomasse nach der Fermentation aus der Brihe
abgetrennt. Dazu wurde die komplette Fermentationsbriihe nach der Ernte bei
3.345x g fur 10 min zentrifugiert (Metafuge 1.0 RS, Heraeus, Osterode) und das
Zellpellet in 0,9%-iger NaCl-Losung resuspendiert. Bei dem Ansatz im 300 mL-
Malstab wurde die Biomasse in 30 mL resuspendiert, beim Ansatz im 2 L-Malstab
wurde die Biomasse in 300 mL resuspendiert. Die resuspendierte Biomasse wurde
anschlieBend zu dem frisch angesetzten folgenden batch hinzugegeben. Die Schritte

zur Rickgewinnung erfolgten im unsterilen Raum.
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6.5 Abkurzungsverzeichnis

% Prozent

< Kleiner als

> groler als

°C Grad Celcius

M spezifische Wachstumsrate
micro, 10°®

Mmax maximale Wachstumsrate

abv alcohol by volume

Volumenprozent Alkohol (vol%)

Ad Additive

ADP Adenosindiphosphat

ATP Adenosintriphosphat

BTM Biotrockenmasse

BV Bettvolumen

bzw. beziehungsweise

c centi, 1072

C,HsOH Ethanol, Summenformel

C3HeO3 Pyruvat, Summenformel

CeH1206 Ce-Zucker: Glukose, Summenformel
ca® Calcium

CBS Centraalbureau voor Schimmelcultures
CO; Kohlenstoffdioxid

CPR CO,-Produktionsrate

CSB chemischer Sauerstoffbedarf

dd doppelt deionisiert

DSMZ Deutsche Sammlung von Mikroorganismen

und Zellkulturen

eq Aquivalent

evtl. eventuell

FAD Flavin-Adenin-Dinukleotid
g Gramm

GC Gaschromatographie
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h

H.O
HCI
HE
HPLC

iIBTM
iTEM

IEX

K. marxianus

K. fragilis
K. lactis
K*

kcal

kg

KLa

konz.

max.

mikrobiol.

min
Mio.
MJ
mm
mol
MPa

Na*

Stunde

Wasser

Salzsdure

Hefeextrakt

High-performance liquid chromatography
Hochleistungsflussigkeitschromatographie
initiale Biotrockenmasse, Anfangsbhiomasse
Initiale TEM 30-Konzentration,
Anfangssubstratkonzentration

lon exchange chromatography,
lonenaustauschchromatographie
Kluyveromyces marxianus, Hefestamm
Kluyveromyces fragilis, Hefestamm
Kluyveromyces lactis, Hefestamm

Kalium

Kilokalorien

Kilogramm

volumenbezogener Stoffuibergangskoeffizient
Konzentriert

Liter

Milli, 10°°

molar; mol L*

Kubikmeter

maximal

mikrobiologisch

Minuten

Millionen

Megajoule

Millimeter

Teilchenanzahl: 6,022 10%* mol™
10° Pascal

Stickstoff

Natrium
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NAD* Nicotinamid-Adenin-Dinukleotid
NADH Reduzierte Form von NAD"
NaOH Natronlauge
0.0. oben genannt
0, Sauerstoff
oD optische Dichte
OES optische Emissionsspektrometrie
optisches Emissionsspektrometer
osmol osmotisch aktive Teilchen (in mol)
OTR O,-Transferrate
pH pH-Wert, negativer dekadischer Logarithmus der
H*-Konzentration
pKs Sdurestérke
pO; Sauerstoffsattigung
rpm revolutions per minute
Umdrehungen pro Minute
RQ respiratorischer Quotient
S Siemens, Einheit der Leitfahigkeit
S. cerevisiae Saccharomyces cerevisiae, Backerhefe
t Tonne, 10° kg
T Temperatur, Anzuchttemperatur
TEM 30 teilentzuckertes Molkenkonzentrat
u. und
u.a. unter anderem
\ Volt
viv Volumen pro Volumen
vgl. Vergleiche
vol % VVolumenprozent
vvm Begasungsrate:
Volumengegasung Volumenyegiym - min™
W Watt
wiv weight by volume

Masse pro Volumen
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wiw weight by weight
Gewicht pro Gewicht

Xg Zentrifugalbeschleunigung als vielfaches der
Erdbeschleunigung: 9,80665 m s™

YMPL Medium aus Yeast extrakt, Malt extract, Pep-
tone, Lactose

Yers spezifische Ethanolausbeute

Yxs spezifische Biomasseausbeute

gof. gegebenenfalls

FID flame ionization detector

Flammenionisationsdetektor

Fur Langen-, Massen-, Stoffmengen- und Zeitangaben wurden Sl-Einheiten verwen-
det sowie Vorsilben fir dezimale Vielfache und Teile der Sl-Einheiten nach
DIN 1301.

6.6 Gerate und Laborausstattung

10 L Rihrkesselreaktor: Biostat C, B. Braun Biotech Intern. GmbH,
Melsungen

2 L Ruhrkesselreaktor: Biostat A plus, B. Braun Biotech Intern. GmbH,
Melsungen

30 L Ruhrkesselreaktor: Biostat UD, B. Braun Biotech Intern. GmbH,
Melsungen

Automatische Pipette: HandyStep, Brandt GmbH & Co. KG, Wertheim

Brutschrank: BE 200, Memmert GmbH & Co0.KG, Schwabach

Eismaschine: Ziegra Eismaschinen GmbH, Isernhagen

Elektrodialyseeinheit: ED L02, Hescon GmbH, Engstingen
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Elektrodialysemembranen:

GC:

Glasgerate:
Glasséule:
HPLC-Detektor:
HPLC-Pumpe:

Inkubatoren:

Kleinvolumenspritzen

Kontinuierliche

Gasanalysatoren:

Laborautoklav:

Laborpipetten

(1000, 200, 100, 20 pL):

Laborwaagen:

Leitfahigkeitsmesser:
Mikrovolumenspritze:
Mikrowelle:

Nanofiltrationseinheit:

Nanofiltrationsmembranen:

Neosepta AMX und CMX, Astom Corp., Tokyo,
Japan

GC-2010plus, Shimadzu, Kyoto, Japan

GC 14B, Shimadzu, Kyoto, Japan

Schott AG, Mainz

Omnifit, Diba Industries Ltd., Danbury, USA
Corona CAD Detector, ESA Biosciences, Inc., USA
Agilent 1200 Binary, Agilent Technologies Inc., USA

Certomat HK B. Braun Biotech Intern. GmbH,
Melsungen

Certomat BS-1, B. Braun Biotech Intern. GmbH,
Melsungen

Certomat BS-1, Sartorius Stedim Biotech S.A,
Gottingen

Knauer GmbH, Berlin

S 710 (Oxor, Unor), Sick Maihak AG, Hamburg
A02020 (Uras 14, Magnos 106), ABB AG, Hamburg
BluelnOne, BlueSens gas sensor GmbH, Herten
V-150, Systek GmbH, Wettenberg

Transpipette, Brandt GmbH & Co. KG, Wertheim
Research, Eppendorf AG, Hamburg

Laborwaage AT621 Delta Range, Mettler AG,
Greifensee

CP 8201, Sartorius AG, Gottingen

Cond 315i, WTW GmbH, Weilheim

Hamilton Company, USA
START 1500, MLS GmbH, Leutkirch
Labcell-1, Koch Membrane Systems GmbH, Aachen

SR 3, Koch Membrane Systems GmbH, Aachen
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Optisches Emissionsspekt-
rometer:

Osmometer:
Peristaltik-Pumpe:
Phasenkontrastmikroskop:

pH-Elektrode, inline:

pH-Meter:

Photometer:

pO,-Elektrode, inline:

Reinstwasseranlage:

Schiittelkolben:

Sterilbank:

Zentrifugen

Arcos, Spectro Analytical Instruments GmbH, Kleve

K-7000, Knauer GmbH, Berlin
SciLog Inc., USA
BX41, Olympus GmbH, Hamburg

Polyclave, Hamilton Messtechnik GmbH, Hochst
Easyferm plus, Hamilton Messtechnik GmbH, Hochst
605, Deutsche Metrohm GmbH & Co. KG, Filderstadt

Uvikon 922, Kontron Instruments GmbH,

Diusseldorf

Multiscan Go, Thermo Fisher Scientific Germany Ltd.
& Co. KG, Bonn.

Visiferm DO, Hamilton Messtechnik GmbH, Héchst

Arium® 661 Ultrapure water system, Sartorius Stedim
Biotech S. A, Géttingen
Schott AG, Mainz

Herasafe, Thermo Fisher Scientific Germany Ltd. &
Co. KG, Bonn

Heraeus Pico, Thermo Fisher Scientific Germany Ltd.
& Co. KG, Bonn

Metafuge 1.0 RS, Heraeus Instruments GmbH,
Osterode

Contifuge stratos, Heraeus Instruments GmbH,

Osterode

6.7 Verwendete Chemikalien

Acetonitril (HPLC-grade)
Agar-Agar

Amberlite FPC 22 H
Antischaum Tego KS 911

Chromasolv Plus, Sigma Aldrich
AppliChem
Dow chemicals

Evonik
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CaCl, 2H,0 Fluka

H, Linde AG
H,SO, (konz.) Merck

HCI (konz.) Merck
Hefeextrakt AppliChem, Roth
HNO;3 (konz.) Merck

KCI Fluka
Malzextrakt Fluka

MgSQO, AppliChem
Milchzucker (Lactose monohydrate) Fluka

N, Linde AG
Na,SO4 Sigma-Aldrich
NaCl VWR

NaOH Roth

NH,CI Fluka

Pepton (aus Sojabohne) Sigma-Aldrich
Synthetische Luft Linde AG

6.8 Verwendete grof3technische Reaktoren

Die verwendeten groftechnischen Reaktoren sind Bestandteil des Fermentationssys-
tems fir einen industriellen Biostil®-Prozess (Alfa-Laval Industrietechnik GmbH,
Hamburg) der Firma Kraul u. Wilkening & Stelling GmbH (Hannover-Misburg). Im

Rahmen dieser Arbeit wurden vier Reaktoren verwendet:

e zwei baugleiche 50 L Blasensdulenreaktoren,
e ¢in 2.000 L Blasensaulenreaktor,
e ¢in 1.200 L Rihrkesselreaktor.

Zur Versorgung standen verschiedene Geblé&segrofien zur Verfugung, mit denen Leis-

tungen von bis zu 20 m3 h™* erreicht werden konnten.
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6.8.1 50 L Blasensaulenreaktoren

Die zwei baugleichen 50 L-Reaktoren aus Edelstahl haben einen Doppelmantel zur
Temperierung. Der Durchmesser der Kessel betragt 300 mm und die Hohe 90 mm.
Die Luftversorgung wurde (ber einen Gasverteiler aus Sintermetallréhren mit Poren-
groflen von 100 um gewadhrleistet. Dieser Gasverteiler wurde als Optimierung des
alten Begasungsringes mit simplen Bohrungen eingesetzt. Die Reaktoren und das Be-

gasungssystem sind in Abbildung 6-2 gezeigt.

Abbildung 6-2: 50 L Blasensdulenreaktor; A & B: baugleiche Reaktoren, C: Deckel mit Sicht-
fenster und Versorgungsports, D & E: alter Begasungsring mit Bohrungen, F:
neues Begasungssystem aus Sintermetallrohren.
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6.8.2 2.000 L Blasensaulenreaktor

Der Durchmesser und die Hohe des verwendeten 2.000 L Blasensdulenreaktors aus
Edelstahl sind nicht bekannt. Der Reaktor verfiigt tiber einen Doppelmantel und einen
Umwalzkreislauf, tber den die Temperatursteuerung erfolgt. Die Leistung der Pumpe
ist nicht bekannt. Die Begasung wird durch sternférmige Begasungsréhren mit Boh-

rungen gewahrleistet. Der Reaktor ist in Abbildung 6-3 gezeigt.

Abbildung 6-3: 2.000 L Reaktor.

6.8.3 1.200 L Ruhrkesselreaktor

Der Durchmesser und die Hohe des 1.200 L Rihrkesselreaktors aus Edelstahl sind
nicht bekannt. Die Temperierung erfolgt Gber einen Doppelmantel. Zur Begasung ist
ein Begasungsring mit Bohrungen installiert. Als Ruhrer sind 6 bereinander ange-
ordnete Schragblattruhrer installiert, die eine radiale und axiale Vermischung ermdg-
lichen. Die maximale Rihrgeschwindigkeit betrdgt 130 rpm. Der Reaktor und die
Rihrblattarchitektur sind in Abbildung 6-4 gezeigt.
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Abbildung 6-4: 1.200 L Rihrkesselreaktor; A: Reaktor mit Rohrleitungen, B: Deckel und

Rihrwerk, C: Schragblattrihrer.

6.9 Verbrauchsmaterialien

Einweg-Kanulen
Einweg-Pipettenspitzen
Einweg-Spritzen
Einweg-Handschuhe
Einweg-Kivetten

GC Probengefalie + Deckel
HPLC-Probengefalie + Deckel
Petrischalen
Reaktionsgefale (1,5; 2 mL)
Schlduche
Schlauchverbindungen
Spritzenvorfilter

Sterilfilter, 0,2 um
Zentrifugenréhrchen

B. Braun Melsungen AG, Melsungen
Brandt GmbH & Co. KG, Wertheim

B. Braun Melsungen AG, Melsungen
AMPri GmbH, Hohenstein-Ernstthal
Sarstedt AG & Co., Nimbrecht

VWR International GmbH, Darmstadt
VWR International GmbH, Darmstadt
Greiner Bio—One GmbH, Frickenhausen
Sarstedt AG & Co., Numbrecht

VWR International GmbH, Darmstadt
VWR International GmbH, Darmstadt
Sartorius Stedim Biotech S. A, Gottingen
Sartorius Stedim Biotech S. A, Gottingen
Greiner Bio—One GmbH, Frickenhausen
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6.10 Weitere Daten

6.10.1 Vergleich der Anzucht verschiedener K. marxianus-Stamme in TEM 30

—m— DM 5422 DSM 70073 —e—CBS 6556 —m— DSM 5422 DSM 70073  --@--CBS 6556
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— 0.4 1
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Abbildung 6-5:  Wachstumscharakteristika der getesteten K. marxianus-Stamme (DSM 5422,

DSM 70073 und CBS 6556) in TEM 30 (10% (v/v)) (Schuttelkolben,
200 mL Medium, 30 °C, 130 rpm, Zusatz: 0,1% (w/v) Hefeextrakt).
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6.10.2 Optimierung der Biomassegewinnung

Variation der initialen Substratkonzentration

=5 % TEM 30 —+—10% TEM 30 —e—20% TEM 30 30% TEM 30 40 % TEM 30 —=50 % TEM 30 == 100 % TEM 30

50 4
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a0 | /\/

3,5 4 ]
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05 -

0,0

0 10 20 30 40 50
Zeit [h]

Abbildung 6-6: Biomassentwicklung in unterschiedlichen TEM 30-Konzentrationen (Schit-
telkolben, 100 mL Medium, 30°C, 150 rpm).
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Abbildung 6-7: Wachstumscharakteristika der Hefe in unterschiedlichen TEM 30-Konzentrationen
(Schittelkolben, 100 mL Medium, 30°C, pH 5,7, 150 rpm).
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Variation des pH-Wertes

Biomasse Ethanolbildung

—%—pH5,7 pH45 pH 5,0 —— pH 6,0 —8—pH 6,5 ——pH 5,7 pH4,5

pH5,0 —&—pH 6,0 —8—pH 6,5

[P N

[N}

Biomasse [g L]
Ethanol [g L'Y]

T T T T
0 5 10 15 20 25

Zeit [h]
Milchzuckerverbrauch pH-Wert
e pH5,7 pH4,5 pH 5,0 == pH 6,0 —@—pH 6,5 == pH 5,7 pH4,5 pH 5,0 =—a—pH 6,0 —8—pH 6,5
45 ] 7.0
40 65
_ 3
L 30 . 60
) I
i 255 . —
L 20 z
3 3
Sos ) 5.0 1
5
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; |
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Abbildung 6-8: Wachstumscharakteristika der Hefe in verdiinntem TEM 30 unter Variation des pH-
Wertes (Schiittelkolben, 100 mL Medium TEM 30 (20% (v/v)), 30°C, 150 rpm).

Variation der Temperatur
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Abbildung 6-9: Wachstumscharakteristika der Hefe in verdiinntem TEM 30 unter Variation der

Temperatur (Schittelkolben, 100 mL Medium TEM 30 (20% (v/v)), pH 5,7,
150 rpm).
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Abbildung 6-10: Vergleich des Einflusses der Temperatur auf Yys und Ypys.

Variation der Schittelgeschwindigkeit
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Abbildung 6-11: Wachstumscharakteristika der Hefe in verdiinntem TEM 30 unter Variation der
Schittelgeschwindigkeit und der Temperatur (Schiittelkolben, 100 mL Medium

TEM 30 (10% (V/v)), pH 5,7).
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Abbildung 6-12: Spezifische Biomasse - und Ethanolausbeutefaktoren in  verdinntem
TEM 30 unter Variation der Schittelgeschwindigkeit und der Temperatur
(Schittelkolben, 100 mL Medium TEM 30 (10% (v/v)), pH 5,7).

Tabelle 6-9: Ubersicht der Bewertungskriterien (Biomasse, Yxs, Ethanol, Yps) nach 11 h
bzw. 12 h fur die Biomassegewinnung in verdiinntem TEM 30 bei variierender
Schittelgeschwindigkeit und Temperatur.

Schuttel-

TP gt BRTER oy, BNy,
[rpm]

50 2,82 0,17 3,34 0,20

30 100 1,52 0,09 6,88 0,40

150 2,64 0,15 0,14 0,01

50 2,80 0,17 4,46 0,27

37 100 1,56 0,09 7,41 0,44

150 4,47 0,26 1,94 0,11
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Variation der initialen Biomassekonzentration
Biomasse Ethanolbildung
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Abbildung 6-13: Wachstumscharakteristika der Hefe in verdiinntem TEM 30 unter Variation
der initialen Biomasse (Schuttelkolben, 100 mL Medium TEM 30 (20%

(v/v)), pH 5,7, 30 °C, 150 rpm).
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Zusatz von Hefeextrakt
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Abbildung 6-14: Wachstumscharakteristika der Hefe in verschiedenen Medien unter Variati-
on der Temperatur (Schiittelkolben, 100 mL Medium,150 rpm).
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Tabelle 6-10: Ubersicht der Bewertungskriterien (Wachstumsrate p nach 12 h, fmax, Bio-
massekonzentration nach 12 h, Yy, Yps) flr die Biomassegewinnung in
verschiedenen Medien bei variierender Temperatur.

Tem Bio-

. P- Medium L_ll “"?i‘x masse Y s Yeis
[°C] [h7] [h™] 1
[gL7]
10% (v/iv) TEM 30 0,31 0,43 4,30 0,15 0,01
10% (v/iv) TEM 30
30 0,33 0,52 5,35 0,22 0,05
+ Hefeextrakt
YMPL 0,28 0,51 5,60 (0,12) 0,14
10% (v/v) TEM 30 0,33 0,53 4,60 0,20 0,11
10% (v/iv) TEM 30
37 0,33 0,56 5,18 0,24 0,17
+ Hefeextrakt
YMPL 0,34 0,53 5,96 0,22 0,18
Biomasse Milchzuckerverlauf
=30 °C =37 °C ~—+—30°C —=—37°C
_ 10 -| -
a g 10
2
° 0 5 1‘0 1‘5 ZID 2‘5 30 ’ 0 .‘5 1‘0 lé 2‘0 2‘5 3‘0
Zeit [h] Zeit [h]
Ethanolbildung Spezifische Biomasseausbeute
6 0,30
.'E 4 - 0,20 4
%3 o5

[N}
L

0 5 10 15 20 25 30
Zeit [h)

Abbildung 6-15:
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Wachstumscharakteristika der Hefe in TEM 30 (20% (v/v)) unter Supplementie-

rung von 0,1% (w/v) Hefeextrakt bei 30 °C und 37 °C (Ruhrkesselreaktor, 10 L

Medium, pH 5,7, 300 rpm).

30
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6.10.3 Substrat- und Produkthemmung bei K. marxianus DSM 5422

Milchzuckerverbrauch Ethanolbildung
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Abbildung 6-16: Vergéarung von Komplexmedien mit unterschiedlichen Milchzuckerkonzentrationen:
YMPL 100: 100gL* (0,28 mol L™");  YMPL 150: 150 gL™* (0,42 mol L™);
YMPL 200: 200 g L™ (0,56 mol L); (Schiittelkolben, 300 mL Medium, 110 rpm,
30°C, 0,35 g L' iBTM).

6.10.4 Ethanolgewinnung in TEM 30 — Vergleich verschiedener K. marxianus-

Milchzuckerverbrauch Ethanolbildung
—+—D5M 5422 —m—CBS56556 —+—D5M 5422 —m—CBS 6556
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Abbildung 6-17: Fermentationscharakteristika unterschiedlicher K. marxianus-Stdimme bei der
Vergarung von TEM 30 (50% (v/v)) (Schiittelkolben, 300 mL Medium, 110 rpm,
30°C, pH 5,7, 1,1 bzw. 1,4 g LT iBTM).
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6.10.5 Osmolaritat verschiedener TEM 30-Verdinnungen

B Osmolaritit bei Fermentationsbeginn B Osmolaritit nach 100 h Fermentationsdauer

3000 A
2500 A
2000 A

1500 A

Osmolaritiit [mosmol L)

1000 -

50 % TEM 30 60 % TEM 30 70 % TEM 30 90 % TEM 30

Abbildung 6-18: Osmolaritét verschiedener TEM 30-Konzentrationen vor und nach einer
100 h dauernden Fermentation.

6.10.6 Teilentsalzung von TEM 30 mittels lonenaustauschern

0 T T T T

Durchsatz [BV]

Abbildung 6-19: Teilentsalzung von TEM 30 mittels Kationenaustauscher: Durchbruchskurve
der TEM 30-Klarphase (nach Zentrifugation, 10 min bei 8.000 x g), Austau-
schermaterial: Amberlite FPC 23 H (Dow Chemicals, Schwalbach).
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6.10.7 Optimierung der Ethanolgewinnung

Variation des pH-Wertes

Milchzuckerverbrauch Ethanolbildung
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Abbildung 6-20: Vergarung von TEM 30 (60% (v/v)) bei Variation des pH-Wertes (K. marxianus
DSM 5422, Schiittelkolben, 300 mL Medium, 110 rpm, 30 °C, 0,8 g L iBTM).
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Abbildung 6-21: Vergarung von TEM 30 (60% (v/v)) bei Variation des Temperatur

(K. marxianus DSM 5422, Schittelkolben, 300 mL Medium, 110 rpm,

pH5,7,1,1 g LT iBTM).
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Abbildung 6-22: Vergérung von TEM 30 in unterschiedlichen Konzentrationen unter Variation
der initialen Biomassekonzentration (K. marxianus DSM 5422, Schiittelkolben,
300 mL Medium, 110 rpm, pH 5,7, 30 °C).
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Additive zur Forderung der Ethanolbildung
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Abbildung 6-23: Vergarung von TEM 30 (60% (v/v)) unter Zusatz von Hefeextrakt in unter-
schiedlichen Konzentrationen (K. marxianus DSM 5422, Schiittelkolben,
300 mL Medium, 110 rpm, pH 5,7, 37 °C, 1,5 g L iBTM).
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