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1. Ausgangssituation und
Zielsetzung

Mikroalgen haben als Produktionsorganismus ein hohes Interesse gewonnen. Sie konnen hoch-
preisige Metaboliten, wie Pigmente und rekombinante Proteine, oder organische Grundchemi-
kalien produzieren, aber auch in der Nahrungsmittelindustrie eingesetzt werden [1]. Ein For-
schungsschwerpunkt ist die Verwendung von Mikroalgen als regenerative Energiequelle. An-
getrieben von politischen Beschliissen wird die Energieversorgung zunehmend auf erneuerba-
re Energiequellen umgestellt [2]. Durch diese Fortschritte sind erste Erfolge bei der Reduktion
der Treibhausgas-Emission zu verzeichnen. Im Jahr 2014 gingen die Emissionen um 4,3 % im
Vergleich zum Vorjahr und sogar 27 % im Vergleich zum internationalen Referenzjahr 1990
zuriick [3]. Auch in Zukunft werden die Bemiihungen verstérkt, diesen Trend fortzusetzen.
Die Europdische Kommission hat als Ziel beschlossen, bis zum Jahr 2020 Kraftstoffe zu einem
Anteil von mindestens 10 % aus regenerativen Energien zu gewinnen [4]. Insbesondere Algen
und Abfille aus der Landwirtschaft stehen im Fokus der Direktive. Durch die Nutzung von
Agrarflichen fiir sogenannte Energiepflanzen entbrannte die 6ffentliche Diskussion "Tank vs.
Teller"[S]. Dem kann die Nutzung von Mikroalgen, durch die Moglichkeit der Kultivierung in
geschlossenen Reaktoren auch auf landwirtschaftlich nicht nutzbaren Flichen, entgegentreten.
Ein weiterer Vorteil der Algen ist ihre schnelle Wachstumsrate und ihr hoherer energetischer
Wirkungsgrad im Vergleich zu hoheren Landpflanzen [6]. Mikroalgen konnen dazu eingesetzt
werden Lipide, Methan, Wasserstoff oder Ethanol zu bilden. Die Produkte konnen direkt im
Organismus gebildet werden oder durch die Verarbeitung der Biomasse (z.B. durch eine wei-
tere Vergidrung) gewonnen werden [7].

Das technische und wirtschaftliche Potential der Forschungsergebnisse wird stark diskutiert
[8,9, 10, 11, 12]. Prozesse mit einer wirtschaftlichen energetischen Nutzung sind bisher sel-
ten [13]. GroBe Fortschritte konnten bezogen auf einzelne Prozessschritte erreicht werden z.B.
durch die Entwicklung effizienter Reaktoren [14, 15], durch Verbesserung der Ausbeute aus

dem Organismus mit Hilfe von Gentechnik oder durch neuere Verfahren [16, 17]. Wichtig
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ist die umfassende Betrachtung des Gesamtprozesses [18]. Nur durch Integration verschie-
dener Prozesse ist eine nachhaltige Produktion von Energietrigern mit Mikroalgen moglich.
Hierauf zielt das Konzept der ,,New Green Chemistry” [19], bei der das Zielprodukt durch
den Organismus in das Medium exkretiert und so verfiigbar gemacht wird. Beispielprozesse
sind die Produktion von Ethanol mittels Cyanobakterien durch SolixBioSystems (Fort Collins,
CO, USA) und weiterer Plattformchemikalien von Glycos Biotechnologies Inc. (Houston, TX,
USA). Durch die Exkretion des Produkts ist es moglich den Prozess sowohl technisch als auch
biologisch zu optimieren. So kann die von der Zelle bendtigte Energie fiir die Neubildung von
Biomasse reduziert werden [6]. Besonders energieintensive Aufkonzentrierungsschritte sind
unnotig, da das Produkt durch den Austrag von Medium in Losung verfiigbar ist [20]. Auch
in der Reaktortechnik bietet dieser Ansatz Vorteile. Da nicht der Organismus selbst das Ziel-
produkt der Kultivierung ist, kann dieser im Reaktor verbleiben und als ,,Photokatalysator”
dauerhaft genutzt werden. Dies ermdglicht die Kultivierung im energieeffizienten Biofilm.

Ziel dieser Arbeit ist die Entwicklung eines Prozesses zur Produktion von Glycolat im Sinne
der ,,New Green Chemistry”. Hierzu soll durch die Einstellung geeigneter Prozessbedingun-
gen Glycolat von den Mikroalgen exkretiert werden. Das Glycolat kann, nach Abtrennung von
Sauerstoff aus dem Medium, in einem nachfolgenden Prozessschritt beispielsweise zu Biogas

fermentiert werden (s. Abbildung 1.1). Um den Prozess umfassend zu betrachten und mog-

0,, CO, Licht 0, Biogas
\ /4
Medium  Algen- Medium Separations Medium Methanogene Medium
EEE— EEEE—

Biofilm Glycolat  Einheit Glycolat Bakterien

Abbildung 1.1.: Innovativer Prozess fiir die Produktion von Biogas mittels Mikroalgen. Durch die Ein-
stellung geeigneter Prozessbedingungen wird Glycolat von immobilisierten Mikroalgen exkretiert. Die
glycolathaltige Losung wird aus dem Photobioreaktor abgefiihrt und O, abgetrennt. In einem weiteren
Prozessschritt wird das Glycolat anaerob in einem Biogas-Modul zu CH4 und CO; fermentiert.

lichst effektiv auszulegen, wurde das Konzept in zwei Bereiche unterteilt. Zum einen wird
ein Prozess fiir die kontinuierliche Produktion von Glycolat entwickelt und optimiert. Zentra-
les Enzym ist hier die Ribulose-1,5-bisphosphat-Oxygenase/Carboxylase (RuBisCO). Abhin-
gig von den Prozessparametern kann dieses Enzym Ribulose-1,5-bisphosphat carboxylieren
(Biomasse-Bildung) oder oxygenieren (Glycolatproduktion). Die Reaktionsraten sind abhén-
gig von dem Partialdruckverhiltnis von O, und CO, [21]. Die RuBisCO-Kinetik sowie die
Photosynthese und die Photorespiration wurden von verschiedenen Arbeitsgruppen genauer
untersucht. Alle Untersuchungen zielten darauf ein grundlegendes Verstindnis der Stoffwech-

selwege in der Zelle [22, 23] zu erhalten, um so die Photorespiration zu unterdriicken, etwa
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fiir die Optimierung der Produktion von Landpflanzen [24, 25]. Die Nutzung von Glycolat als
Edukt fiir weitere Prozesse ist ein bisher kaum verfolgter Ansatz. Vilchez schlug einen Pro-
zess zur Glycolatproduktion vor, in dem jedoch nur wenige Stunden Glycolat gebildet wurde.
Danach stellte sich der Organismus auf die neuen Prozessbedingungen ein und verhinderte
die weitere Exkretion von Glycolat durch Aktivierung entsprechender Stoffwechselwege [26].
In dieser Arbeit wurde mit einem geeigneten Produktionsstamm ein kontinuierlicher Prozess
zur Glycolatbildung mit einer hohen Produktionsrate iiber einen langen Zeitraum realisiert.
Modellierung und Simulation vertiefen das Prozessverstidndnis und tragen zu einer optimalen
Auslegung bei. Es wurde ein systembiologisches Modell entwickelt, welches die Kinetik der
in situ RuBisCO in den Kontext der Stoffwechselwege von Photosynthese und Photorespira-
tion setzt. Die Kinetik des Photosystems fiir die Bereitstellung von Reduktionsédquivalenten
und Energietrdgern ist in dem Modell implementiert. Die entscheidenden Kinetiken von Ru-
BisCO und Photosystem werden stochiometrisch mit Energie- und Stofffliissen gekoppelt.
Verbleibende Freiheitsgrade von nicht direkt messbaren spezifischen Raten entscheidender
Stoffwechselwege konnen durch die statistische Auswertung der Ergebnisse von Kultivierun-
gen aus einem Modellreaktor bestimmt werden. So kann die Kinetik der RuBisCO organis-
musspezifisch ermittelt und Bottlenecks des Prozesses identifiziert werden. Die Bestimmung
der Ausbeutekoeffizienten des Organismus ermoglicht die optimale Auslegung des Prozesses
zur Erhohung des Wirkungsgrads.

Zur Umsetzung des integrierten Prozesses wurde ein Photobioreaktor entwickelt, der fiir den
Betrieb einen minimalen Leistungseintrag erfordert. Hierzu wurden verschiedene Reaktorkon-
zepte beziiglich ihrer Betriebsleistung miteinander verglichen. Die Auslegung der Stoffstrome
erfolgte auf Grundlage der Erkenntnisse aus den Modellreaktorversuchen. Ein horizontaler
Photobioreaktor fiir die Kultivierung von Mikroalgen in einem Biofilm wurde konzipiert und
getestet. Fiir die Etablierung eines Biofilms in dem Reaktor wurde aus verschiedenen Immo-
bilisierungsmethoden diejenige ausgewihlt, die einen hohen Zellriickhalt aufwies sowie eine
vollstindige Absorption der auftreffenden photosynthetisch aktiven Photonen gewihrleistete.
Durch eine Membranbegasung kann in dem Reaktor ein energieeffizienter Gasaustausch zwi-
schen Gas und Fliissigphase sichergestellt werden. Es wurden verschiedene Membranen in
einer Testkammer beziiglich ihres Stofftransports von CO, und O, charakterisiert. Zur Ver-
teilung des auftreffenden Lichts iiber die Reaktortiefe wurde das Konzept der lichtleitenden
Einbauten aufgegriffen und weiterentwickelt [27]. Dadurch wurde eine effizientere Verteilung
der Photonen iiber die Reaktortiefe ermoglicht und so eine hohere Photonenausbeute erreicht.
Der Prozess der Glycolatproduktion wurde auf den entwickelten Biofilm-Reaktor tibertragen

und so das Konzept dieses Prozesses validiert.



2. Theoretische Grundlagen

2.1. Kultivierung photoautotropher Organismen

2.1.1. Die Kohlenstofffixierung von photoautotrophen
Organismen

Im lichtunabhéngigen Teil der Photosynthese, der Dunkelreaktion, wird Kohlenstoffdioxid or-
ganisch gebunden. Reduktionsmittel und Energielieferanten der Dunkelreaktion werden in der
Lichtreaktion gebildet. Zentrales Enzym der Dunkelreaktion ist die RuBisCO. Sie katalysiert

die Fixierung des sonst reaktionstrigen CO,.

Das zentrale Enzym der Dunkelreaktion: RuBisCO

Die RuBisCO, Ribulose-1,5-bisphosphat-Carboxylase/Oxygenase, ist mit einer molekularen
Masse von 560 kDa eines der grofiten Enzyme. Insgesamt sind vier Formen und 20 Struk-
turen der RuBisCO in unterschiedlichen Organismen bekannt. In Griinalgen sowie griinen
Pflanzen und Cyanobakterien ist die Form I zu finden [28, 29]. Diese Form der RuBisCO
besteht aus insgesamt 16 Untereinheiten [30]. Im Organismus Chlamydomonas reinhardtii
liegt die RuBisCO in dem Chloroplasten-Stroma und dem Pyrenoid vor. Mit steigendem CO,-
Partialdruck im Pyrenoid nimmt die Konzentration von RuBisCO im Chloroplasten-Stroma
zu, wobei die genaue Verteilung noch diskutiert wird [31, 32, 33]. Die RuBisCO katalysiert
die kompetitive Reaktion von CO, oder O, mit Ribulose-1,5-bisphosphat (RuBP). Fiir diese
Reaktion muss die RuBisCO zuniéchst aktiviert werden. Dies erfolgt in einem ersten Schritt
durch die Bindung von CO; an eine aktive Seite des Lysin 201-Restes (Carbamylierung) [34].

Durch die Carbamylierung dieses Lysin-Restes entsteht eine anionische Gruppe. An diese



2. Theoretische Grundlagen

kann ein divalentes Metallion (Mg?*) binden und die RuBisCO in ihrer aktivierten Form sta-
bilisieren [35]. Die beiden Aktivierungsschritte werden in vivo durch das Enzym RuBisCO-
Aktivase begiinstigt. Die Aktivase wird wiederum durch das intrazellulire ADP/ATP- sowie
NADP/NADPH-Verhiltnis reguliert [36, 37, 38]. Die aktivierte RuBisCO kann Ribulose-1,5-
bisphosphat binden. In einem nichsten Reaktionsschritt erfolgt die Enolisierung der Ribulose
(s. Abbildung 2.1). Mit der Enol-Gruppe kann entweder CO, oder O, nukleophil reagieren.
Dabei erfolgt keine Bindung der Gase an das Enzym. Eine Berechnung der Bildungsenthal-
pien zeigt, dass die Ubergangszustéinde der CO;,- bzw. der O,-Addition reversibel sind. Die
weiteren Reaktionen zu den Produkten Glycolat und Glycerat hingegen sind irreversibel. Als
Reaktionsprodukt entstehen zwei Molekiile 3-Phosphoglycerat (PGA) bzw. ein PGA und ein

Phosphoglycolat (PG) [39]. Die einzelnen kinetischen Konstanten kg_gs, kps—g, kgs—gsc
+[C02] kESC-E

[EA RuBP CO,] ——=——3 [EA]+2 [PGA]
kES—ESC

ke-s %C—ES

[EA] + [RuBP] @<——> [EA RuBP]

kes.e %O-ES

k keso.
ES-ESO [EA RuBP O,] ﬂ) [EA] + [PGA] + [PG]

+O,]
Abbildung 2.1.: Mechanismus der RuBisCO-Kinetik nach Tcherkez [39]. Das aktivierte Enzym [EA]
reagiert mit Ribulose-1,5-bisphoshat [RuBP] zu einem Enzym-Substrat-Komplex [EA RuBP]. Die Ad-
dition von CO5 und O, erfolgt durch direkte nukleophile Reaktion. Die gebildeten Ubergangszustinde

[EA RuBP CO;] und [EA RuBP O] reagieren irreversibel zu den Produkten 3-Phosphoglycerat [PGA]
und Phosphoglycolat [PG]. Die jeweiligen kinetischen Konstanten sind mit k; bezeichnet.

, kesc—gs, kps—_gso, keso—gs, kesc—g und kgso_g sowie die Konzentrationen der qua-
sistationiren Ubergangszustinde [EA RuBP], [EA RuBP CO,] und [EA RuBP O,] konnen
in Anlehnung an Michaelis-Menten-Konstanten fiir Ribulose-1,5-bisphosphat (kz,zpr), CO,
(k¢) und O, (ko) sowie den maximalen Umsatzraten der Carboxylierung (7¢ mq,) und Oxyge-
nierung (7o maqy) Zusammengefasst werden [39]. Eine Herleitung findet sich u.a. in Farquhar
et al. [22, 40, 39]. Daraus ergeben sich die Gleichungen 2.1 und 2.2 fiir die Carboxylierungs-
und Oxygenierungsreaktion der RuBisCO. Diese Gleichungen sind abhéngig von der Konzen-

tration bzw. mit Gleichung 3.10 von dem Partialdruck von CO, und O,.

7ﬁC,maz * CCO, CRuBP

ccog+kc-(1+%) CrupP + NRusp
O

ro = 2.1
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rO,max + CO, CRuBP

ro = (2.2)

c .cu + kRru
cout ko (14960 o+ s

Fiir eine Substratséttigung mit Ribulose-1,5-bisphosphat (cgygp > krupp) kann die Kinetik ver-

einfacht werden, da der letzte Term gleich eins wird (Gleichungen 2.3 und 2.4). Die Michaelis-

Konstante fiir Ribulose-1,5-bisphosphat liegt in C3-Pflanzen bei kg,pp = 25 umol/l.

T'Cmax * CCO,

re = . (2.3)
i ()
ro = TOmas * €0, 24)
c
COq + k‘o . (1 + ZO?')
c

Das Verhiltnis ¢ von Carboxylierungsrate zu Oxygenierungsrate ist proportional zu dem Ver-

hiltnis der Konzentrationen bzw. Partialdriicke von CO, zu O, (Gleichung 2.5).

re _ Temas ko cco,

o — (2.5)

To  TOmaz ko Co,

Fiir die Beschreibung des Verhiltnisses zwischen Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate
ist die Selektivitdt S nach Gleichung 2.6 definiert.

§ = LGz Ko (2.6)

T0,maz * KC

Die Selektivitit der RuBisCO beziiglich CO, und O, ist in verschiedenen Organismen unter-
schiedlich. Aufgereinigte RuBisCO aus verschiedenen Organismen wurden von Jordan und
Ogren [41] auf ihre Umsatzraten und die kinetischen Konstanten ko und k¢ untersucht. Hier-
bei wurde Ribulose-1,5-bisphosphat in einer solchen Konzentration vorgelegt, dass sie die Ki-
netik nicht limitiert (cgygp = 0,4 mmol/l > kg, pp). Fiir C. reinhardtii sind die Ergebnisse von
Jordan und Ogren in Tabelle 2.1 zusammengefasst. Die relativen Raten der Carboxylierungs-
und Oxygenierungsrate nach den Gleichungen 2.3 und 2.4, normiert auf die maximale Um-
satzrate 7¢ mqz, Sind in Abbildung 2.4a dargestellt.
Da C. reinhardtii die heterotrophe Kohlenstoff-Quelle Acetat nutzen kann, ist sie ein guter
Modellorganismus fiir eine RuBisCO-Mutagenese. Es wurden viele Mutanten mit meist gerin-
geren Selektivititen erzeugt. Eine ausfiihrliche Ubersicht iiber die verschiedenen Mutationen

gibt Harris [42]. Die Verbesserung der RuBisCO-Effektivitit durch genetische Verinderungen
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ist nur geringfiigig moglich, da die RuBisCO im Rahmen des Reaktionsmechanismus schon
optimal auf die Gas- und Temperaturbedingungen des jeweiligen Organismus angepasst ist
[43].

Die Produkte der Reaktion, PGA fiir die Carboxylierung bzw. jeweils ein Molekiil PGA

Tabelle 2.1.: Kinetische Konstanten aufgereinigter RuBisCO aus C. reinhardtii, nach Jordan und Ogren
[44]

Kinetische Konstante Wert Einheit
ke 2,90E-05 mol/l

ko 4,80E-04 mol/l
TCmaz!TO, maz 3,7 —
Selektivitit 61,2 (mol 1)/(mol I)

und PG fiir die Oxygenierungsreaktion, stehen der weiteren Kohlenstofffixierung im Calvin-
Benson Zyklus und der weiteren Photosynthese bzw. der Photorespiration zur Verfiigung. Eine

Beschreibung erfolgt in den folgenden Abschnitten.

Photosynthese und Kohlenstofffixierung

Die Carboxylierung von Ribuslose-1,5-bisphosphat durch die RuBisCO leitet den ersten Schritt
der Photosynthese ein. Die zwei entstehenden Molekiile 3-Phosphoglycerat werden durch
eine Reihe hintereinandergeschalteter Reaktionen in dem Chloroplasten-Stroma wieder zu
Ribulose-1,5-bisphosphat regeneriert. Die Reaktionsabfolge des Calvin-Benson-Zyklus ist in
Abbildung 2.2 dargestellt. In der Abbildung sind die wichtigsten Zwischenprodukte aufgefiihrt
sowie der Bedarf an Reduktionsdquivalenten und Energietrigern. Fiir die einzelnen Reakti-
onsschritte sei auf weiterfithrende Literatur verwiesen [45]. Ribulose-1,5-bisphosphat steht
fiir eine erneute Reaktion mit der RuBisCO zur Verfiigung. Der zusitzliche fixierte Kohlen-
stoff verldsst diesen Zyklus nach drei Carboxylierungen als ein Molekiil Glycerinaldehyd-
3-phosphat (GAP). Die aufzuwendende Energie fiir die Fixierung von Kohlenstoff wird mit
dem in der Lichtreaktion gebildeten ATP und NADPH bereitgestellt (s. Abschnitt 2.1.3). Ins-
gesamt werden pro fixiertem Kohlenstoffatom drei Mol ATP und zwei Mol NADPH in dem
Calvin-Benson-Zyklus benétigt. Das gebildete Triose-Phosphat hat mehrere Funktionen in
dem Stoffwechselweg der photosynthetischen Organismen. Neben dem Chloroplasten steht

es durch Uberfiihrung mittels eines Phosphat-Transporters in den weiteren Kompartimenten
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zur Verfiigung. Die Kohlenhydrate werden in dem Chloroplasten zu Hexose und weiter zu
Speicher- oder Struktur-Polysacchariden umgebaut [46]. Der fixierte Kohlenstoff wird zu-
dem in einer Vielzahl von metabolischen Prozessen fiir den Anabolismus verwendet. Dabei
dient das Triose-Phosphat als Grundbaustein der C-Geriiste fiir die Bildung von DNA/RNA
und NADPH iiber den oxidativen Pentose-Phosphat-Zyklus oder kann iiber die Glycolyse und
den Citrat-Zyklus zu weiteren Bausteinen umgesetzt werden [46, 47]. Hieraus werden weiter
Proteine, Pigmente oder Lipide gebildet. Zudem ist das Triose-Phosphat Lieferant von Ener-
gie und Reduktionsdquivalenten fiir den Anabolismus auBlerhalb der Chloroplasten. Das in
der Lichtreaktion gebildete ATP und NADPH stehen auBerhalb der Chloroplasten durch ihre
schnelle Umsatzrate nicht zur Verfiigung [48, 47, 49]. Der Transport der Energie- und Reduk-
tionsdquivalente aus der Lichtreaktion im Chloroplasten in die weiteren Kompartimente der

Zelle ist daher nur indirekt iiber die gebildeten Zucker(-Vorstufen) moglich.

DNA, RN
((Polysaccharide )« ( Glucose-6- ) /7 ‘F\/v

|bisphosphat \ A §

1 PPP-Zyklus
L NADPH:
v |
CO, . % Citrat- !
D! |
1 | yklus C02 |
- Calvin- Lo |
RUBSCOl  Benson- b :
Zyklus oL L ______ ) Mitochondrium |
2PGA :

| Trlose- \ :Ei’ | Triose- \
Phosphat Phosphat ?
Proteme

1
1

2 NADPH ND : P1gmente
N—— 1

Chloroplast
_______________________________________ hloroplast: Cytosol

Abbildung 2.2.: Fixierung von CO, im Calvin-Benson-Zyklus. Gebildetes Triose-Phosphat (GAP)
wird iiber einen Phosphat-Transporter aus dem Chloroplasten transportiert und so in weiteren Kom-
partimenten verfiigbar gemacht. Hier wird es in verschiedenen Stoffwechselwegen fiir den Aufbau von
funktionalen Makromolekiilen (grau unterlegt) wie Polysacchariden, Lipiden, Proteinen, DNA und Pig-
menten verwendet. Zudem dient es durch den aeroben Abbau der Gewinnung von Energietrigern und
Reduktionsidquivalenten [46]. Aus [49, 50, 47].
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Photorespiration

Die Reaktion von Ribulose-1,5-bisphosphat und O, fiihrt zu der Bildung von einem Molekiil
3-Phosphoglycerat und einem Molekiil 2-Phosphoglycolat. Das 3-Phosphoglycerat wird iiber
den Calvin-Benson Zyklus weiter verstoffwechselt (s. Photosynthese). Das 2-Phosphoglycolat
kann entweder recycelt oder, im Fall von Mikroalgen exkretiert, werden [51, 52]. Das Recy-
cling erfolgt iiber einen energieaufwendigen Stoffwechselweg in verschiedenen Zellkompar-
timenten des Organismus (s. Abbildung 2.3). Ein Enzym dieses Recyclingstoffwechsels ist
die Glycolat-Dehydrogenase [53]. Dieses oxydiert das Glycolat zu Glyoxylat. In dem wei-
teren Verlauf des Recyclings wird das Glyoxylat aminiert und in die Zwischenstufe Glycin
iberfiihrt. Das Glutamat wird dabei in a-Ketoglutarat iiberfiihrt, welches dann im Chloroplas-
ten zu Glutamat recycelt wird. Uber die weiteren Zwischenstufen Serin und Hydroxypyruvat
wird das Glycin zu Phosphoglycerat umgebaut. In der Nettobilanz werden zwei Molekiile
Phosphoglycolat unter der Abspaltung eines Molekiils CO, zu einem Molekiil Glycerat-3-
Phosphat umgebaut. Letzteres kann wieder in den Calvin-Benson-Zyklus eingeleitet werden.
Somit kdnnen 75 % des Kohlenstoffs recycelt werden. Fiir diese Reaktionen werden pro Stoff-
wechseldurchgang zwei Molekiile NADPH und ein Molekiil ATP bendtigt [54]. Die Rate der
Photorespiration wird durch verschiedene Mechanismen reguliert. Die Induktion des Meta-
bolismus erfolgt iiber Faktoren wie Licht [54] und CO, [55] sowie iiber verschiedene Zwi-
schenprodukte und die Verhiltnisse von NADP/NADPH und ADP/ATP [56]. Spencer et al.
hat das Potential des Glycolatrecyclings von C. reinhardtii ndher untersucht [57, 51]. In den
betrachteten Organismen wurde eine auf Chlorophyll a bezogene Recyclingrate zwischen 5
und 10 umol/h/mgcy; . gemessen. Der Mikroalge C. reinhardtii ist neben dem Recycling auch
die Exkretion des Phosphoglycolats moglich. Dies erfolgt durch entsprechende Transportme-
chanismen [58]. Wihrend der Exkretion des Phosphoglycolats wird der Phosphatrest durch
das Enzym P-Glycolat-Phosphatase abgespalten.

Die Oxidation der Ribulose, der dadurch entstehende Verlust an schon assimiliertem Koh-
lenstoff sowie das energieaufwendige Recycling mindern die photosynthetische Effizienz des
Organismus. Insbesondere durch die Bedeutung in der Agrarwirtschaft wird an einer Verbes-
serung der RuBisCO geforscht [30, 25].

2.1.2. Die in situ RuBisCO-Reaktion

Die kinetischen Konstanten der Oxygenierungs- und Carboxylierungsreaktion fiir die aufge-

reinigte RuBisCO wurden von Jordan und Ogren [44] eingehend untersucht. Abbildung 2.4a
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P-Glycerat @ (Glycerat) C Serin } { Serin

ADP ATP R
NAD \ -
P
o-Keto- NADH CHd—D Oy
O, \y{al;:- glutarat ydroxypyruva
i Benson- Fdreq .
— LI \\ Fd, Glycolat ( Glycin )

Zyklus

NH ADP
P-Glycerat ’ 0, a-Keto- 7 NADH
( Glutamat ) >GDH glutarat
H.O NAD*
©
P-Glycolat Glycolat Glyoxylat (_Glyein )

Chloroplast P, Peroxysom Mitochondrium

Cytosol

Abbildung 2.3.: Oxygenierungsreaktion der RuBisCO mit der Bildung von P-Glycolat und P-Glycerat
und dem anschlieBenden Stoffwechselweg des Glycolatrecyclings, nach Blankenship [49]. Nicht dar-
gestellt ist die Exkretion des P-Glycolats in das Medium unter Abspaltung des Phosphatrests.

zeigt die normierten Oxygenierungs- und Carboxylierungsraten fiir aufgereinigte RuBisCO
unter Verwendung der Literatur-Daten fiir ko, k¢, 7 maz UNd 70 s (s. Tabelle 2.1). In den
Experimenten von Jordan und Ogren wurde das Substrat Ribulose-1,5-bisphosphat in einer so
hohen Konzentration vorgelegt, dass sie die RuBisCO-Kinetik nicht limitierte (0,4 mmol/l). In
dem Organismus muss beriicksichtigt werden, dass das Edukt Ribulose im photoautotrophen
Fall nur durch die vorherige Carboxylierungsreaktion der RuBisCO gewonnen werden kann.
Der Bildung von Glycolat miissen somit zwei Carboxylierungsreaktionen vorangehen. Das
Glycolat kann exkretiert oder recycelt werden. Exkretiertes Glycolat steht dem Organismus
nicht mehr zur Verfiigung. Im zweiten Fall konnen 75 % des Kohlenstoffs vom Organismus
recycelt werden (e..= 3/4). Die Rate der Glycolatbildung wird somit sowohl durch die Oxy-
genierungsreaktion, als auch durch die Carboxylierungsreaktion beeinflusst [40]. Ziel der ma-
ximalen Glycolatproduktion ist somit die Optimierung des Verhiltnisses von Oxygenierungs-

zu Carboxylierungsreaktion.

T'Glye = TN {%, ro} 2.7
TcH0 = TCc — 2- (1 - erec) *TGlye — TD (28)

Abbildung 2.4b beriicksichtigt diesen Zusammenhang der RuBisCO-Kinetik im Organismus

10
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nach den vereinfachten Gleichungen 2.7 und 2.8. In Szenario 1 wurde von einer vollstidndigen
Exkretion des Glycolats ausgegangen. Damit reduziert sich die C-Assimilierungsrate fiir das
Wachstum etc. um 2 Mol Kohlenstoff pro Zeiteinheit und gebildetem Glycolat. In dem zweiten
Szenario wurde von einem vollstindigen Recycling des Glycolats ausgegangen, d.h. 75% des
Kohlenstoffs kann wieder dem Calvin-Zyklus zur Verfiigung gestellt werden und 25% werden
als CO, freigesetzt. Der CO,-Partialdruck, bei dem ¢, = 0 gilt, wird mit ['* bezeichnet
[59]. Bei vollstindiger Exkretion von Glycolat erreicht die Glycolatbildungsrate ein Optimum,

Crp / MOVI Crpp / MOV
0,0 3,4E-4 6,8E-4 0,0 3,4E-4 6,8E-4
1,0 1,0 1,0 . . . 1,0
0.8 - 0.8 0.8 - P J 0.8
] 1 ' 7 , 7 7 < !
< 0,6 06 ~  — 064 406 —.
é e % g i II i 5
tS 0,4 0,4 tg té 0,4+ / 0.4 ﬁ
g 7 Z - 11! i 3
=~ 0,2 - 02 +° = 0,2 - ! 402 =°
0,0 0,0 0,0 +4 T T T 0,0
0 or 1 2
pCOZ/pges / %
(a) Bildungsraten aufgereinigter RuBisCO. (b) Bildungsraten Gesamtorganismus.

Abbildung 2.4.: (a) Auf 7¢ 4, normierte (—) Carboxylierungs- und (—) Oxygenierungsrate fiir
die aufgereinigte RuBisCO fiir (—) po,/pges = 20 % bzw. (- -) 60 % . (b) Auf r¢ 4, normierte C-
Assimilierung in Form von GAP bzw. Glycolatexkretion berechnet fiir die in situ RuBisCO-Kinetik fiir
die zwei Szenarien des (- -) vollstindigen Recyclings von Glycolat (keine Glycolatexkretion) bzw. der
(—) vollstindigen Glycolatexkretion jeweils bei po,/pges = 60 %.

bei dem die Carboxylierungsrate doppelt so hoch ist wie die Oxygenierungsrate. Dies ent-
spricht der Stochiometrie der Glycolatbildung. Fiir hohere CO,-Partialdriicke iiberwiegt die
Carboxylierung. Der fixierte Kohlenstoff steht dem Organismus in Form von GAP zur Ver-
fligung und wird fiir die Biomassebildung genutzt. Bei geringeren CO,-Partialdriicken steht
nicht geniigend Kohlenstoff fiir die Glycolatbildung zur Verfiigung. Die Fixierung von Koh-
lenstoff, in Form von GAP, ist unter einem CO,-Partialdruck von 0,052 % (bzw. 0,075%) des
Gesamtdrucks gleich Null fiir den Fall der vollstdndigen Exkretion und einem O,-Partialdruck
von 42 % (bzw. 60 %) des Gesamtdrucks. Fiir den Fall der vollstindigen Exkretion ist hierbei
[ =0,013 % (bzw. 0,019%) des Gesamtdrucks. Ein Erhaltungsstoffwechsel des Organismus

11
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oder ein Recycling des Glycolats wurde bei den Berechnungen nicht beriicksichtigt.

2.1.3. Die Lichtreaktion

Chemische Energietridger und Reduktionsdquivalente fiir das photoautotrophe Wachstum wer-
den durch die Umwandlung von Lichtenergie bereitgestellt. Eingestrahlte Photonen werden
von Chromophoren absorbiert. In eukaryotischen Mikroalgen sind dies Chlorophyll a und b
sowie Carotinoide [60]. Die meisten Chromophore liegen im Organismus an Proteine asso-
ziiert vor und bilden Antennenpigmente. Mehrere Pigmente bilden zusammen einen Anten-
nenkomplex. Dadurch wird der Absorptionsquerschnitt und der absorbierbare Wellenlidngen-
bereich vergroBert [49]. Die absorbierte Energie kann von einem Pigmentmolekiil zum néchs-
ten libertragen und an ein Reaktionszentrum weitergegeben werden. Pigmentmolekiile und
Reaktionszentrum bilden die Photosysteme I und II, welche zusammen mit den Cytochrom
bef-Komplex in der Thylakoidmembran enthalten sind. Abbildung 2.5 zeigt den Mechanis-
mus der Lichtreaktion. Im Photosystem II (PSII) wird die Lichtenergie auf Elektronen unter
Spaltung von Wasser iibertragen [61]. Diese Reaktion wird durch einen Mangankomplex kata-
lysiert. Als Reaktionsprodukte entstehen neben den frei werdenden Elektronen entsprechend
Protonen und Sauerstoff. Die Elektronen werden in einer Reaktionskaskade iiber verschiedene
Proteinkomplexe auf das Photosystem I (PSI) iibertragen. Von dem PSI kénnen die Elektronen
zum einen auf NADP iibertragen werden und dieses zu NADPH reduzieren. Letzteres kann im
Chloroplasten als Reduktionsdquivalent genutzt werden. Dieser Pfad wird als nicht-zyklischer
Elektronentransportweg bezeichnet. Weiterhin konnen die Elektronen zwischen dem PSI und
dem PSII zirkulieren (sog. zyklischer Elektronentransportweg) [49, 47]. Durch diesen zykli-
schen Elektronentransport wird ein Protonengradient aufgebaut. Das chemische Potential des
Protonengradienten aus der Wasserspaltung und dem zyklischen Elektronentransport kann die
ATP-Synthase fiir die Generierung von ATP nutzen. Ob fiir die Regenerierung eines ATP-
Molekiils drei oder vier Protonen benétigt werden, ist Gegenstand gegenwairtiger Forschung
und wird in der Literatur intensiv diskutiert [63, 64]. Das stochiometrische Verhiltnis von Pho-
tonen zu gebildetem ATP ist zudem abhingig von der Zirkulation des Elektrons zwischen den
Photosystemen. Weitere Stoffwechselwege, wie etwa die Ubertragung von Elektronen vom
PSI auf Sauerstoff in der Mehler-Reaktion [65] oder die Ubertragung der Elektronen auf den
Cytochrom-c-Komplex (Q-Zyklus) ermoglichen eine Anpassung der ATP-Ausbeute pro Pho-
ton. Eine Ubersicht der stochiometrischen Verhiltnisse von Photonen zu der Bildung von ATP
und NADPH ist in Tabelle 2.2 gegeben. Die Aufteilung der Elektronenflussrate in zyklischen

und nichtzyklischen Transport kann aktiv von der Zelle dem jeweiligen Bedarf von Redukti-

12
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Abbildung 2.5.: Flussdiagramm der Elektronen iiber die Proteinkomplexe und Cofaktoren, die in den
(—) linearen und (- -) zyklischen Elektronentransport involviert sind. Schematisch dargestellt ist das
Redox-Potential E. Angeregte Elektronen werden iiber die Proteinkomplexe Phéophytin (Phe), Plas-
tochinon in verschiedenen Konformationen (Qa, Qg, PQ), Plastocyanin (PC), einen Eisen-Schwefel-
Komplex (FeS) und Cytochrom f von PSII zu PSI iibertragen. Aus dem angeregten Zustand von PSI er-
folgt die Ubertragung iiber einen primiren Akzeptor (Ag) Phyllochinon (A1), Eisen-Schwefel-Zentren
(Fx, Fap auf Ferredoxin (Fd) und anschlieffend mit Hilfe der Ferredoxin-NADP-Reduktase (FNR) auf
NADPH. Aus Govindjee [62]

onsdquivalenten und ATP angepasst werden [66, 67, 68]. Im Falle einer CO,-Limitierung wird
etwa der lineare Elektronentransport reduziert und der zyklische Transport induziert [69].

Neben der photochemischen Nutzung absorbierter Photonen konnen diese von dem Photosys-
tem nichtphotochemisch gequencht (NPQ) werden. Die Energie kann dabei durch Dissipati-
on von Wirme, Fluoreszenz oder einem Photonenshift von PSII zu PSI abgefiihrt werden.
Nichtphotochemisches Quenchen dient durch die Dissipation iiberschiissiger Energie dem
Schutz der Photosysteme vor photochemischer Schadigung [70]. Ein Vergleich der Reakti-
onszeiten in Abbildung 2.5 zeigt, dass die Ubertragung des Elektrons von dem Akzeptor Qg
auf den Cytochrom-bgf-Komplex mit Zeiten im Millisekunden-Bereich ein Bottleneck in der
Elektronentransportkette ist. Solange die Elektronenakzeptoren reduziert sind und somit kei-
ne weiteren Elektronen aufnehmen konnen, ist das Reaktionszentrum von PSII geschlossen
und weitere eingestrahlte Photonen fithren zu langerwelliger Fluoreszenz [62, 71]. Die Mes-
sung der Ausbeute von prozessierten zu als Fluoreszenz abgestrahlten Photonen ldsst somit
Riickschliisse auf die photosynthetische Aktivitit der Zelle zu [72]. Mittels PAM-Analytik
(Pulsamplitudenmodulation) Idsst sich dieses Verhiltnis bestimmen. Bei dieser Methode wird

das Photosystem mit kurzen Pulsen eines Messlichtes im p-Sekunden-Bereich angeregt und
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Tabelle 2.2.: Stochiometrie zwischen absorbierten Photonen, transportierten Elektronen und gebilde-
tem NADPH bzw. ATP fiir verschiedene Elektronentransportwege unter annahme von 3 Mol H* pro
Mol ATP, nach von Caemmerer [40].

Elektronentransport e /Photon ATP/Photon NADPH/Photon
Nichtzyklisch 2/4 1,33/4 1/4
Nichtzyklisch + Q-Zyklus 2/4 2/4 1/4
Zyklisch 4/4 1,33/4 0
Zyklisch + Q-Zyklus 4/4 2,66/4 0

die lingerwellige Fluoreszenzantwort F, gemessen. Werden durch einen Sittigungspuls im
Millisekunden-Bereich mit sehr hoher Lichtintensitét alle Reaktionszentren geschlossen, so
kann die maximale Fluoreszenzantwort F,,” des Systems gemessen werden. Die Ausbeute des
Photosystems II (YII) wird nach Gleichung 2.9 berechnet.

F. —F,

Y= i

2.9
Aus der Photonenausbeute und der photosynthetisch aktiven Photonenflussrate (PAR) kann
die Elektronentransportrate ETR berechnet werden. Hierbei wird durch den Faktor 0,5 die
Aufteilung der Photonen auf PSI und PSII beriicksichtigt.

ETR=0,5-Y1-Ipar (2.10)

Fiir Algen korreliert im lichtlimitierten Bereich die gemessene Elektronentransportrate mit
der Photosyntheserate, also der Produktion von Sauerstoff bzw. der Fixierung von CO,, linear
[73]. Bei hoheren Lichtintensitédten ist dieser Zusammenhang bei Algen nicht mehr gegeben
und das Verhiltnis wird nichtlinear. Zyklischer Elektronentransport, Mehler-Reaktion etc. fiih-
ren zu hoheren Elektronentransportraten und schlechteren Ausbeuten von NADPH und ATP
pro Photon. Zudem kann es durch eine Stickstoff-Reduktion oder weitere Elektronen-Senken
zu einer Verschiebung des zyklischen Elektronentransports kommen. Auch photorespirato-
rische Bedingungen fiihren zu einer Abweichung der erwarteten Sauerstoffproduktion bzw.
Kohlenstofffixierung. Gilbert et al. vergleicht fiir CO,-gesittigte Bedingungen (reine Pho-
tosynthese) die Sauerstoffproduktion mit der gleichzeitig gemessenen Fluoreszenz [73]. Ein
ausgewihlter Modellansatz bestitigte, dass durch die Fluoreszenzmessung eine Bestimmung

des Lichtkompensationspunktes /5 und der Lichtséttigungsintensitit /,,; und der maximalen
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Sauerstoffproduktion FPp e, moglich waren (siehe hierzu analog Abbildung 2.7a). Fiir die
Griinalge Chlorella vulgaris betrdgt der relative Fehler fiir die maximale Sauerstoffprodukti-
on Pp2 maez zWischen den verschiedenen Bestimmungsarten 20 %.

Im Falle einer CO,-Limitation wurde ein erhohtes nichtphotochemisches Quenchen festge-
stellt [74, 69]. Auch Mutanten der Alge C. reinhardtii, die eine verringerte RuBisCO-Aktivitit

haben, zeigen eine erhohte Fluoreszenz [75].

2.1.4. Kohlenstoffkonzentrierungsmechanismen

Die RuBisCO ist in Bezug auf ihre maximale Carboxylierungsrate ein verhéltnisméfBig lang-
sames Enzym [43]. Weiter verringert wird die Carboxylierungsrate durch die Konkurrenzreak-
tion von CO, und O, mit einer geringen Spezifitit fiir CO,. Der Michaelis-Menten-Konstante
der RuBisCO k¢ =2,9 - 10* mol/l (s. Tabelle 2.1) steht ein momentan relativ geringer atmo-
sphirischer CO,-Anteil von 0,038 % (v/v) bzw. 1,29 - 10~ mol/l Gleichgewichtskonzentration
gegeniiber. Die geringe Spezifitit zu CO, und die geringe maximale Umsatzgeschwindig-
keit fiihren zu einer geringen Carboxylierungsrate der RuBisCO bei atmosphirischem CO,-
Partialdruck [43]. Maximale Wachstumsraten von Wildtypalgen sind hingegen schon bei we-
sentlich geringeren CO,-Konzentrationen von 2 - 10 mol/l méglich [76, 77]. Um dies zu
erreichen wird die intrazelluldre Konzentration an CO, durch unterschiedliche Kohlenstoff-
konzentrierungsmechanismen (CCM) der Alge erhoht [78, 79]. In C. reinhardtii wird anorga-
nischer Kohlenstoff in Form von HCO3™ und CO, durch aktiven Transport, unter Aufwendung
von Energie, aus der Umgebung aufgenommen [80]. Unterstiitzt wird diese Funktion von Car-
boanhydrasen. Diese Enzyme beschleunigen die reversible Reaktion von HCO;™ zu CO,. In
C. reinhardtii sind 12 Isoformen der Carboanhydrasen bekannt, die in unterschiedlichen Or-
ganellen lokalisiert sind [81, 82]. Weiter unterstiitzt wird die Anreicherung des CO, um die
RuBisCO durch den pH-Wert des jeweiligen Zellkompartiments [83]. Hohere pH-Werte im
Chloroplasten-Stroma bewirken eine Verlagerung des CO,/HCO; -Gleichgewichts in Rich-
tung hoherer HCO; -Konzentrationen. Geringere pH-Werte in dem Thylakoid, in dem die
H*-Konzentration infolge der Lichtreaktion hoch ist, sorgen fiir ein geringes Verhiltnis der
Konzentrationen von CO,/HCO5". Das CO, kann durch die Thylakoid-Membran diffundieren
und steht der RuBisCO-Reaktion zur Verfiigung. Dieser Mechanismus funktioniert am besten,
wenn in dem Chloroplasten keine Carboanhydrasen aktiv sind [52]. Die CCMs werden durch
verschiedene Mechanismen reguliert, wie der Verfiigbarkeit von CO,, Nihrstoffen und Licht
[84, 85].

Es wurden unterschiedliche Mutationen der CCMs in C. reinhardtii generiert. Die Eigenschaft
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des heterotrophen Wachstums von C. reinhardtii mit Acetat als Kohlenstoff- und Energiequel-
le ist hierbei vorteilhaft. Die Mutationen konnen die Regulation der Genexpression betreffen
(z.B. C. reinhardtii CIA 5) [86] oder die Funktion eines Proteins storen (z.B. C. reinhard-
tii CC1860) [87]. Ihnen ist gemein, dass sie eine geringere Photosyntheserate und damit ein
verringertes Wachstum bei geringen CO,-Partialdriicken aufweisen als Algen des Wildtyps
[88].

2.2. Mikroalgen als Quelle erneuerbarer Energien

Die Biomasse von Mikroalgen ist ein vielversprechender Ausgangsstoff fiir erneuerbare Ener-
gien [15, 12, 89, 90, 91, 92]. Durch den Einsatz geschlossener Reaktorsysteme ist die Kulti-
vierung der Algen auch auf Flachen moglich, die etwa aufgrund von Wasserknappheit oder
Bodenbeschaffenheit landwirtschaftlich nicht nutzbar sind. So steht die energetische Nutzung
der Algen nicht in Konkurrenz zu der Produktion von Nahrungsmitteln. Die Gewinnung von
Biomasse aus Mikroalgen ist, verglichen mit der Gewinnung aus hoheren Landpflanzen, mit
einem hoheren Wirkungsgrad moglich. Fiir hohere C3-Pflanzen betrigt der Wirkungsgrad
4,6 % und fiir C4-Pflanzen 6 % [93]. Ein energetisches Nutzungspotential der Mikroalgen

ist beispielsweise die Produktion von Biodiesel, Ethanol und Biogas.

2.2.1. Konstruktive und prozesstechnische Anforderungen an
Photobioreaktoren

Bioreaktoren sind abgegrenzte Reaktionsrdume, in denen mit Hilfe eines Biokatalysators eine
Stoffumwandlung stattfindet. Nach dieser Definition kann in kleinem Ma@stab die Zelle als
so ein Reaktionsraum angesehen werden [94]. Die technische Betrachtung eines Bioreaktors
ergibt eine Untergliederung in drei Phasen: Das Medium als Fliissigphase, die Zellen als Fest-
stoff und die Gasphase [14]. Der Transport von gelosten Néhrstoffen zu den Zellen findet iiber
die Fliissigphase statt. Die Zu- und Abfuhr von CO, bzw. O, erfolgt iiber einen Stoffiibergang
zwischen der Gas- und der Fliissigphase. Dies setzt einen hohen Massentransfer voraus. Um
weitere Prozessparameter wie z.B. Temperatur und pH-Wert einzustellen, sind zudem ein gu-
ter Wirmeiibergang und eine ausreichende Durchmischung notwendig. Bei der Kultivierung
von photoautotrophen Organismen (Algen) werden im Gegensatz zur Kultivierung heterotro-

pher Organismen die Kohlenstoffquelle (CO,) und die Energiequelle (Photonen) dem Reaktor
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getrennt zugefiihrt. Ein weiteres Auslegekriterium ist das durch Absorption und Streuung ent-
stehende Lichtfeld in dem Reaktor und die in Folge der Durchmischung pro Alge entstehenden
Hell-Dunkel-Zyklen [95, 96]. Die Auslegung eines Reaktors muss daher unter Beachtung der
Fluiddynamik, des Lichtfeldes und der Reaktionskinetik des Organismus erfolgen (Abbildung
2.6).

Die Ausbildung eines Lichtgradienten innerhalb des Reaktors bildet eine besondere Heraus-

Hell-/Dunkelbereiche in
dem Reaktor

- Massentransfer - Absorption
- Laminare/turbulente - Streuung
Durchmischung
- Druckgefille
Reaktionskinetik Kinetik
i T
Gradient in Flussrichtung - Bedarf an Edukten
- Reaktionsprodukte

Abbildung 2.6.: Fiir die optimale Produktion im Reaktor muss der Organismus mit den notwendi-
gen Edukten und mit Energie versorgt werden. Dies kann nur unter Beachtung der Fluiddynamik, des
Lichtgradienten und der Reaktionskinetik erfolgen. Diese ist in den jeweiligen Schnittpunkten durch
Interaktion von Organismus und Reaktor begrenzt.

forderung bei der Konstruktion von Photobioreaktoren. Reaktorbereiche mit zu hoher oder
zu geringer Lichtintensitit fithren zu verringerten Produktionsraten in einzelnen Volumenele-
menten. Aus der Kinetik des Photosystems (s. Kapitel 2.1.3) und den enzymatischen Stoffum-
sdtzen in der Alge (s. Kapitel 2.1.1) ergibt sich eine prozessrelevante Wachstumsrate. Diese
ist als Funktion der Lichtintensitit in der sogenannten PI-Kurve in Abbildung 2.7a dargestellt.
Diese Auftragung zeigt die Wachstumsrate der photoakklimatisierten Alge im quasistatio-
ndren Zustand in Abhédngigkeit von der Lichtintensitit. Diese Wachstumsrate des gesamten
Organismus kann in Modellreaktoren ermittelt werden [27]. Eine alternative Betrachtung der
PI-Kurve erfolgt durch die Aufnahme kurzzeitiger Anderungen wie etwa der Fluoreszenz oder
der Sauerstoffproduktion [73]. Die Lichtabhingigkeit des Wachstums in Abbildung 2.7a glie-
dert sich in drei Bereiche. Eine geringe Lichtintensitit fiihrt zu einem geringen Wachstum
aufgrund von Lichtlimitation (Bereich 1 in Abbildung 2.7a). Der Energieeintrag durch Pho-
tonen limitiert in diesem Bereich das Biomassewachstum. Eine Lichtintensitit unterhalb des

Lichtkompensationspunkts /;, kann durch Veratmung von Biomasse auch zu einem negativen
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I,

sat inh

Lichtintenistét [/ mm

(a) (b)

Abbildung 2.7.: (a) Wachstumsrate des photoakklimatisierten Organismus in Abhingigkeit von der
Lichtintensitéit (PI-Kurve) mit den charakteristischen Lichtintensititen [; Lichtkompensationspunkt,
I Séttigungsintensitit, [;,,, minimale inhibierende Lichtintensitit. (b) Lichtprofil iiber die Reaktor-
tiefe [, berechnet fiir einen rechteckigen Querschnitt nach Gleichung 2.11 fiir verschiedene Biomasse-
konzentrationen cx .

Wachstum der Kultur fithren. Bei Lichtsittigung, /., sind die der Lichtreaktion nachfolgen-
den enzymatischen Reaktionen der Dunkelreaktion limitierend fiir die maximale Wachstums-
rate (Bereich 2 in Abbildung 2.7a). Zusétzlich eingestrahlte Photonen werden von dem Photo-
system in Form von Fluoreszenz dissipiert. Eine Schidigung des Photosystems oberhalb einer
zu hohen inhibierenden Lichtintensitét /;,5;, kann zu der Verringerung der Produktivitét des
Reaktors bzw. zu einer verringerten Wachstumsrate fithren (Photoinhibition, Bereich 3 in Ab-
bildung 2.7a) [6]. Die Lichtverteilung innerhalb eines Photobioreaktors ist abhédngig von der
Zelldichte und der Weglinge des Lichts durch die Suspension. Durch einen fiir Streulicht und
Absorption adaptierten Ansatz nach Lambert-Beer (Gleichung 2.11) kann dieser Zusammen-
hang beschrieben werden [6, 97, 27].

= ecoxl (2.11)

Mit der einstrahlenden Lichtintensitit [, der Lichtintensitéit I bei einer Reaktortiefe von
[ sowie dem adaptierten Absorptionskoeffizienten ¢ und der Biomassekonzentration cx. Der
Abfall der Lichtintensitét iiber die Reaktorldnge ist in Abbildung 2.7b fiir einen rechtecki-
gen Reaktorquerschnitt und verschiedene Biomassekonzentrationen aufgetragen. Der optima-
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le Betriebspunkt eines Reaktors fiir die maximale Photonenausbeute in Form von Biomasse ist
die Lichtintensitit /,; in Abbildung 2.7a. Der Betrieb des Reaktors mit dieser Lichtintensitét
setzt ein moglichst homogenes Lichtfeld voraus. Verschiedene Ansitze fiir die optimale Ver-
teilung von Licht im Reaktor, etwa durch die Anpassung der Reaktorgeometrie [98, 99, 100]
oder Vorkehrungen fiir die Beleuchtung des Reaktorinneren, werden in der Literatur beschrie-
ben. Praktische Ansitze des zweiten genannten Aspekts sind die aktive Beleuchtung durch
eine Lichtquelle [101] oder eine passive Lichtverteilung durch transparente Einbauten [102].
Durch die Nutzung transparenter Glasschwdmme konnte eine Erhéhung der maximalen spe-

zifischen Wachstumsrate und der PC'E nachgewiesen werden [102].

2.2.2. Der Wirkungsgrad von Photobioreaktoren

Die Betrachtung des Wirkungsgrads von mikroalgenbasierten Prozessen erfolgt auf verschie-
denen Ebenen. Zum einen muss das photosynthetische Potential der Mikroalge optimal aus-
genutzt werden (s. PI-Kurve Abschnitt 2.2.1). Zum anderen muss die technische Realisierung
des Reaktors eine moglichst geringe Betriebsenergie gewéhrleisten und trotzdem die physio-
logischen Anforderungen der Mikroalge bestmdoglich erfiillen, um weitere Limitierungen zu
vermeiden. Zur Beurteilung verschiedener Reaktorkonzepte dient die Photonenkonversionsef-
fizienz (PCE). Die PCE ist nach Gleichung 2.12 definiert und somit der Quotient aus der in

Form von Biomasse gebundenen Energie Fx und der eingestrahlten Lichtenergie Epy,.

Ex

PCE = —
Epp,

(2.12)

Die Differenz zwischen der eingestrahlten Energie /p;, und der in Biomasse gebundenen
Energie Ex entsteht durch biologische und technische Verluste. Zur Erorterung der maxi-
malen PC'E von Mikroalgen bzw. der Reaktoren werden die einzelnen Wirkungsgrade der
Umwandlung von Lichtenergie in die chemische Energie der Biomasse im Folgenden ent-
sprechend biologischer und technischer Aspekte aufgeteilt. Abbildung 2.8 verdeutlicht dies.
Die Werte wurden den Veroffentlichungen von Tredici [6] und Langner [103] entnommen.
Von den Algen kann nur ein Teil der eingestrahlten Energie des gesamten solaren Spektrums
umgesetzt werden. Von dem gesamten globalen Sonnenlichtspektrum (entsprechen 100 %)
konnen Algen mit ihren Chromophoren nur 45 % der Photonen des Gesamtspektrums absor-
bieren (s. Abschnitt 2.1.3 oder [6]). Von diesen 45 % der Gesamtenergie kann nur ein Teil der
Energie auf Elektronen iibertragen werden (s. Abschnitt 2.1.3). Grund hierfiir ist der diskre-

te Energiebedarf der Reaktionszentren fiir die Anregung von Elektronen. Werden Photonen
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mit hoherem Energiegehalt absorbiert, so wird die restliche Energie entweder als Fluoreszenz
abgestrahlt oder durch komplexe Zusammenhénge auf Photonen niedrigerer Energie iibertra-
gen. Hierdurch entsteht ein Verlust von 21 % des absorbierten Lichts [6]. Der Wirkungsgrad
der Energieiibertragung von Photonen auf Elektronen betrdgt somit 35,6 % bezogen auf die
gesamte eingestrahlte Energie. Neben Energieverlusten in der Absorption der Photonen treten
auch energetische Verluste bei der Bildung neuer Biomasse auf. So liegt der Wirkungsgrad fiir
deren Bildung in einem Bereich von etwa 35 % der absorbierten Lichtenergie [6]. Der theoreti-
sche Wirkungsgrad fiir die Biomassebildung betrigt unter Einbeziehung der genannten Verlus-
te maximal 12,4 % Jx/Jpnoon bezogen auf das eingestrahlte solare Spektrum. Langner verfolgt
einen anderen Ansatz zur Berechnung der PC'E und erhilt geringere Werte [103, 104]. Von
der absorbierten Strahlung (hier 100 %) werden in seiner Rechnung 35 % als Fluoreszenz,
29 % durch alternative Elektronensenken und 14 % durch Respiration dissipiert. Somit kon-
nen fiir die Biomassebildung nur 22 % der absorbierten Photonen bzw. 9,9 % des gesamten
solaren Spektrums genutzt werden. Neben dem maximalen biologischen Wirkungsgrad treten
zudem Verluste auf der technischen Seite des Prozesses auf [6]. Auf der Ebene des Reaktors
kommt es beispielsweise zu der Reflexion von Licht. Weiterhin fiihrt ein starker Lichtgradient
entsprechend der PI-Kurve in Abbildung 2.7a zu verringerten Wirkungsgraden durch eine er-
hohte Fluoreszenz oder gar eine Photoinhibition in den Bereichen hoher Lichtintensitéit oder

durch eine erhohte Respiration in Dunkelbereichen. Um eine moglichst hohe PC'E zu erzie-

Solare ﬁ, Absorbierte % Prozessierbare
Sonneneinstrahlung Photonen Photonen
100 % 45 % 358 % -65 %
L Biomasse- -10% Reflektion an -45 % Jlnichtideale Kultivierungsbedingungen,
Bildung Reaktoroberfliche z.B. Respiration, Photoinhibition
max PCE=12,4 % 11,2 % 54 %

Abbildung 2.8.: Wirkungsgrade von der solaren Einstrahlung bis zur Biomasse. Die Werte sind ent-
nommen aus [105]. Griin: Organismusbedingte Verringerung des Wirkungsgrads, Rot: Reaktorbedingte
Verringerung des Wirkungsgrads.

len, wurden fiir die Produktion von Biomasse viele verschiedene Photobioreaktor-Konzepte
vorgeschlagen. Diese zeichnen sich durch verschiedene Geometrien und Betriebsarten, ins-
besondere bei der Begasung und der Durchmischung, aus. Fiir die Kultivierung in Suspensi-
on sind die haufigsten geschlossenen Reaktortypen Platten-, Ring- oder Rohrreaktoren [14].

Weit verbreitet ist zudem das offene Reaktorkonzept des offenen Beckens (,,Open-Pond”).
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Bei dem Plattenreaktor wird durch eine Blasenbegasung sowohl die Durchmischung als auch
die Begasung realisiert [106, 107]. In Rohrreaktoren wird die Durchstrémung entweder durch
eine reine Blasenbegasung in einem separaten Riser [108, 109] oder durch eine Pumpe er-
zeugt [110, 107]. In einem Open-Pond wird mittels einer Paddel-Konstruktion die Fliissigkeit
zirkuliert [6]. Die Begasung erfolgt zumeist nur iiber die Oberfliche des Beckens. Typische
Oberfldche- zu Volumenverhiltnisse der Reaktoren sowie Daten zur Produktivitidt und zum
Wirkungsgrad sind in Tabelle 2.3 zusammengefasst.

Neben der Kultivierung in Suspensionen riickt eine Kultivierung von Algen in Biofilmen

Tabelle 2.3.: Typische KenngroBen (PCE, Biomassekonzentration, Biomasse pro m?, volumenbe-
zogene und flichenbezogene Produktivitiit, Oberflaiche zu Volumenverhiltnis des Reaktors) fiir Re-
aktortypen, die dem Stand der Technik entsprechen. Die Daten sind aus der Literatur entnommen
[111, 112,107, 106, 113, 114, 115, 116]

Kennzahl | Einheit | Flat Panel | Rohrreaktor | Open-Pond | Biofilmreaktor
PCFE % 1,3-6,5 1,4-6,9 1-3 1

cx g/l 1,7 2,1 0,3 —

My A g/m? 28,5-170 | 11,7-95,5 30-130 10 - 80

Px vy g/l/d 0,27-4,3 0,25-6,64 0,04-2,5 —

Px 4 g/m?/d 19-72 19-130 11-27 12-20
AV m?/m? 10-83 22-179 2,3-10 —

zunehmend in den Fokus gegenwirtiger Untersuchungen [114, 116, 115, 117]. Hierbei muss
zwischen der axenischen Bildung von Mikroalgen-Biofilmen und der Bildung von gemisch-
ten Biofilmen aus Bakterien und Algen unterschieden werden [118]. In Letzterem sind die
Algen in einer extrazelluldren Matrix aus Proteinen und Kohlenhydraten, die durch Bakteri-
en zur Etablierung von Biofilmen gebildet wird, eingeschlossen. Die genauen Ursachen fiir
die Bildung axenischer Mikroalgen-Biofilme sind Gegenstand aktueller Forschung. Die Ur-
sachen sind vielfdltig und reichen von den Eigenschaften des Kultivierungsmediums (Nihr-
stoffkonzentration, pH), den Materialeigenschaften des Reaktors und Kultivierungsparame-
tern (Lichtintensitédt) bis zu dem Alter und der Art der Kultur [119]. Zur Untersuchung der
Biofilme werden rein empirische Ansidtze wie die Betrachtung unterschiedlicher Materiali-
en, des pH-Werts oder der Algen-Spezies [119, 120], aber auch theoretische Ansitze wie
die Berechnung von hydrophoben und elektrostatischen (Zeta-Potential) Wechselwirkungen
[121, 122, 123] verfolgt. Technisch interessant ist der Einsatz von Biofilmen durch die erreich-

baren hohen Biomassekonzentrationen. Hiermit verbundenen ist eine energetische Einsparung
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durch die Reduktion der Pumpleistung und des Aufwandes der Abtrennung. Insbesondere bei
Prozessen, in denen die Biomasse nicht geerntet werden muss, ist der Einsatz von Biofilmen
von Vorteil. Hierzu gehoren Prozesse, bei denen das Produkt extrazellulér vorliegt und so aus
dem Reaktor ausgewaschen werden kann [124] oder die Aufreinigung von Abwiéssern, mit
denen der Biofilm tiberstromt wird [125, 126, 127]. Durch die Entwicklung spezieller Ernte-
technologien konnen Biofilme aber auch fiir die Produktion von Biomasse eingesetzt werden
[128, 115]. Durch den verringerten Leistungseintrag ist der Einsatz von Biofilmen interessant
fiir Reaktortechnologien mit einer positiven energetischen Gesamtbilanz wie etwa im Bereich
der Biokraftstoffe [120]. Technische Nachteile bestehen fiir den Einsatz von Biofilmen durch
den diffusiven Transport von Nahrstoffen in dem Biofilm und den fehlenden hydrodynamisch
bedingten Hell-Dunkel-Zyklen [117]. Biofilmreaktoren lassen sich generell in zwei Typen
unterscheiden. Zum einen in rotierende Biofilme, die zyklisch in Medium eingetaucht bzw.
der Lichteinstrahlung ausgesetzt werden [129, 116]; zum anderen in stationdre Biofilme, die
ortsgebunden mit Medium iiberstromt und in Richtung der Lichtquelle ausgerichtet werden
[114, 115]. Berner gibt einen ausfiihrlichen Uberblick iiber die aktuellen technischen Reali-
sierungen von Biofilm-Reaktoren [117]. Fiir die Reaktoren werden Wirkungsgrade im Bereich
von PC'E =1 % angegeben [116, 130].

2.2.3. Wirkungsgrad von mikroalgenbasierten Prozessen

Auf der Ebene des Gesamtprozesses sind weitere Prozessschritte bis zum Erhalt des ge-
wiinschten Produkts notwendig. Die Aufkonzentrierung der Biomasse ist aufgrund geringer
Zellkonzentrationen im Medium oft notwendig (s. Tabelle 2.3). Durch den geringen Durch-
messer der Zellen und den geringen Dichteunterschied zu Wasser ist ihre Abtrennung sehr
energieintensiv [20]. Weitere energierelevante Prozessschritte konnen je nach Produkt ein Auf-
schluss der Biomasse, eine Umesterung von Lipiden (Biodiesel) oder eine Fermentation der
Biomasse (Biogas) sein. Fiir eine effektivere Produktion wird an der Integration von Prozess-
schritten gearbeitet [18]. So werden Prozessschritte durch die verfahrenstechnische Nutzung
der Eigenschaften der Alge tiberfliissig. Ansitze hierfiir sind etwa eine Aufkonzentrierung
durch Flockung [131, 132, 133] oder eine in-situ-Umesterung der Lipide in der Alge [17]. Ein
weiterer Ansatz zur Steigerung des Wirkungsgrades ist die Vermeidung von besonders ener-
gieaufwendigen Prozessschritten wie der Aufkonzentrierung und dem Zellaufschluss durch
die Exkretion des Produktes. Dadurch ist eine Neubildung von Biomasse nicht notwendig, so
dass die absorbierte Lichtenergie auf das Zielprodukt fokussiert werden kann. Der Organis-

mus benotigt keine Energie fiir die Synthese von hochwertigen Molekiilen wie Proteinen oder
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DNA. Neben der Einsparung auf der technischen Seite wird so auch auf biologischer Seite

Energie eingespart [104]. Dieser Ansatz wird in der Literatur als ,,New Green Chemistry”

beschrieben [19] und ist eine konsequente Weiterentwicklung des Prinzips der ,,Green Che-

mistry” [89]. Eine groBtechnische Umsetzung erfolgt bereits in der Produktion von Ethanol

durch das Unternehmen Algenol Biofuels (Bonita Springs, FL, USA) durch Cyanobakterien

oder der Produktion von Biodiesel durch ein Cyanobakterium von Synthetic Genomics und
Joule Unlimited (Bedford, MA, USA) [16].
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|
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(
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Abbildung 2.9.: Reduktion von Prozessschritten durch Integration von einem Prozessschritt in einen

weiteren [18].
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3. Materialien und Methoden

3.1. Algenstamme und Medium

Chlamydomonas reinhardtii ist eine einzellige Griinalge. Sie ist in der Literatur gut dokumen-
tiert und gilt als Modellorganismus. Sie kann heterotroph mit Acetat als Kohlenstoff-Quelle,
mixotroph oder photoautotroph wachsen. Dies ermdglicht die Isolation von Mutationen, die
in verschiedenen photosynthetischen Funktionen beeintrichtigt sind [42, 60]. In dieser Arbeit

wurden drei Staimme von Chlamydomonas reinhardtii verwendet:

C. reinhardtii WT 11-32 b

Als Wildtyp-Alge wurde der Stamm SAG 11-32b, aus der Sammlung von Algenkulturen Got-
tingen, Deutschland gewihlt. Dieser Stamm wurde in der Ndhe von Amherst, MA Amerika

isoliert und ist in axenischer Form erhiltlich.

C. reinhardtii CC1860

Der Stamm C. reinhardtii CC1860 wurde von Spalding et al. beschrieben (Spalding, 1982).
Der Stamm wurde aus einem Wildtyp (2137 mt+) mittels 5-Fluorodesoxyuridin-Behandlung
und Ethylmethansulfonat-Mutagenese auf Schdden in den Kohlenstoftkonzentrierungsmecha-
nismen gescreent. Der Stamm zeigt bei geringen CO,-Konzentrationen eine deutlich ver-
ringerte Sauerstoff-Produktionsrate. Der Stamm ist beim Chlamydomonas Research Center
(Minnesota) erhiltlich.
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3. Materialien und Methoden
C. reinhardtii WT 8 b+

Der Wildtyp-Stamm wurde von Bonente [134] beschrieben. Dieser Stamm wurde fiir die Ex-
perimente mit den lichtleitenden Einbauten herangezogen. Er diente in Arbeiten von Jacobi
et al. [135] fiir Experimente mit lichtleitenden Glasschwidmmen als Modellorganismus und

wurde daher als Referenzorganismus verwendet.

Nahrmedium

Fiir die Kultivierung wurde ein modifiziertes TAP-Medium [42] verwendet. Die Zusammen-
setzung ist in Anhang A.1 aufgefiihrt. Fiir photoautotrophe Kultivierungen wurde Acetat als
heterotrophe Kohlenstoffquelle weggelassen. Im Fall der zusétzlichen pH-Regelung wurde auf

Tris als Puffersubstanz verzichtet.

3.2. Kultivierungsbedingungen

3.2.1. Stammhaltung

Die Stammbhaltung erfolgte auf acetathaltigen Agar-Platten. Die Nahrstoffkonzentration der
Agar-Platten war die des einfachen TAP-Mediums. Es wurde 1 % (w/w) Agar zugesetzt. Die
Beleuchtung der Platten erfolgte mit LEDs mit einer Photonenflussrate von 10 uE/(m?s). Ne-
ben der Stammbhaltung auf Agar-Platten wurde parallel fiir Vorkulturen eine Stammbhaltung in
Suspension vorgehalten. In Suspensionskultur wurden die Algen in begasten 500 ml Schiit-
telkolben, gefiillt mit 200 ml Medium, kultiviert. Der Volumenstrom fiir die Begasung betrug
20 ml/min pro Kolben mit einem CO,-Anteil von 5 % (v/v, CO; in Luft) im Zugas. Die Kulti-
vierung erfolgte auf Rotationsschiittlern (KS 501 digital, IKA Werke GmbH) in klimatisierten
Inkubatoren (MK 1200, Flohr Instruments) bei 25°C. Die Schiittel-Frequenz betrug 100 rpm.
Die Kolben wurden von unten mit einer Photonenflussrate von 40 uE/(m?2s) mit LEDs beleuch-
tet. Die Kulturen wurden in einem Abstand von etwa zwei Wochen in einen neuen Schiittelkol-
ben iiberimpft. Vor dem Start eines Experiments in einem Reaktor wurden die Algen von der
Oberflichenkultivierung in Suspension gebracht und mindestens zwei Uberimpfungs-Zyklen
im Schiittelkolben kultiviert.
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3. Materialien und Methoden
3.2.2. Kultivierung in Mini-Plattenreaktoren

Ober-, Unter- und Seitenteile der Reaktoren bestanden aus Edelstahl; Front- und Riicksei-
te bildeten zwei Glasplatten. Die Innenmal3e der Reaktoren betrugen 140 mm x 100 mm x
20 mm. Das Kultivierungsvolumen der Reaktoren betrug 200 ml. Jeder Plattenreaktor ver-
fligte iiber ein separat ansteuerbares LED-Modul mit 60 LEDs (MS6L083AT, Nichia, Japan)
versehen mit Kollimatorlinsen (6° Abstrahlwinkel, IMM Photonics GmbH, UnterschleiBheim,
Germany). Die Distanz zwischen LED-Modul und Reaktoroberfliche betrug 100 mm, so wur-
de ein homogenes Lichtfeld ermoglicht. Die Photonenflussrate der LEDs wurde mit einem
Lichtsensor (LI-250, LI-Cor, USA) eingestellt. Eine Begasung erfolgte iiber Blasen, die an
der Unterseite der Reaktoren iiber eine Teflon-Membran dispergiert wurden. Die Flussraten
der Gase wurden entsprechend den Prozessbedingungen durch Massendurchflussregler ge-
steuert und in der Schlauchstrecke gemischt. In parallelen Kultivierungen wurden identische
Gasanteile innerhalb eines Experiments eingestellt, indem die Gasvolumenstrome von einem
Massendurchflussregler-Set auf mehrere Reaktoren aufgeteilt wurden. Das Zugas wurde durch
eine mit Wasser gefiillte Waschflasche mit Wasser gesittigt; so konnte der Wasserverlust wih-
rend der Kultivierung verringert werden. Bei der Aufnahme von CO,-Kinetiken wurde auf das
Durchleiten durch die Waschflasche verzichtet, um so eine Totzeit durch den Carbonatspeicher
im Waschflaschenwasser zu vermeiden. Vor Eintritt in den Reaktor passierte das Gasgemisch
zur Entkeimung einen 0,2 um Sterilfilter. Die Begasung pro Reaktor betrug 50 ml/min (Licht-
kinetik) bzw. 150 ml/min (CO,-Kinetik). Fiir die Experimente wurden die zusammengebauten
Reaktoren in einem Kammerautoklaven sterilisiert. Das Medium wurde separat in druckfesten
Flaschen autoklaviert, um ein Ausgasen von Ammoniak zu verhindern. Die Reaktoren wur-
den unter der Cleanbench mit jeweils 200 ml Medium befiillt und dieses anschlieBend iiber
Nacht mit CO,-gesittigt. Der pH-Wert des Mediums wurde vor dem Autoklavieren so einge-
stellt, dass er im Gleichgewichtszustand bei dem jeweils gewihlten CO,-Partialdruck einen
Wert von pH = 7,5 hatte. Zur Aufnahme der Lichtkinetik wurden die Plattenreaktoren mit
Kulturbriihen, der Zelldichte 0,04 g/l inokkuliert. Zur Aufnahme der CO,-Kinetik wurden die
Plattenreaktoren so inokkuliert, dass die Zelldichte zum Zeitpunkt des CO,-Sprungs 1 g/l be-
trug. Proben wurden iiber ein Saveflow-Membranventil (Braun) mit Hilfe von sterilen Spritzen

genommen. Die Mini-Plattenreaktoren wurden auf zwei Weisen eingesetzt:

1. Ein System aus sechs Mini-Plattenreaktoren ermoglichte die parallele Kultivierung bei
unterschiedlichen Begasungs- oder Beleuchtungsraten. Fiir die Temperierung wurden
die Plattenreaktoren in einem kiihl- bzw. beheizbaren Brutschrank installiert. Vorteil

dieser Anordnung ist die Parallelisierbarkeit von Experimenten. Nachteilig ist die be-
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3. Materialien und Methoden

grenzte Prozesskontrolle und -iiberwachung. Die Prozesskontrolle beschrinkt sich auf
die Steuerung durch Flowmeter fiir die Begasung sowie die Steuerung der LED-Module

zur Einstellung unterschiedlicher Photonenflussraten.

2. Um die Vorgédnge in den Mini-Plattenreaktoren besser iiberwachen zu konnen, stand ein
iber den Edelstahlmantel temperierbarer Mini-Plattenreaktor zur Verfiigung. Die Tem-
peratur konnte hier iiber einen Kiihlwasserstrom bzw. eine elektrische Heizung geregelt
werden. Eine oben aufgesetzte Edelstahlplatte mit entsprechenden Bohrungen ermdog-
lichte neben der Probenahme das Einbringen von bis zu drei Sonden sowie den An-
schluss an die Abgasanalytik. Eine Aussparung in dem LED-Modul ermdoglichte die
online-Aufnahme der Fluoreszenz an der beleuchteten Seite des Reaktors mit der PAM-
Sonde.

3.2.3. Kultivierung im Ruhrkessel
Aufbau des Reaktors

Zwei Laborfermenter (KLF 2000, BioEngineering, Schweiz) gleichen Aufbaus standen fiir die
Kultivierung in Suspensionskultur zur Verfiigung. Die Fermenter verfiigten jeweils iiber ein
Gesamtvolumen von 2 1. Die Suspensionskultur wurde mit Hilfe von zwei Scheibenriihrern
mit jeweils sechs Blittern mit einer Drehzahl von 250 rpm durchmischt. Die Riihrer waren
auf der Riihrerwelle in einer Hohe von 65 und 170 mm vom Reaktorboden aus angebracht.
Ein Strombrecherkorb mit vier Strombrechern war im Reaktor fixiert. Die Gasblasen wur-
den zusitzlich tiber einen mit Teflon ummantelten Begasungsring dispergiert. Ein elektrischer
Heizstab und ein an die zentrale Kiihlwasserversorgung angeschlossener Kiihlstab ermoglich-
ten die Temperierung des Mediums. Der Gasstrom wurde iiber jeweils ein Flowmeter fiir Luft
bzw. N,, O, und CO, gesteuert (Flowmeterset Reaktor 1: CO,: GE50A (Range: 5 ml/min
N,); Luft: MKS 1179 B (Range: 200 ml/min N,); O,: MKS 1179 A (Range 500 ml/min Nj);
Flowmeterset Reaktor 2: CO,: MKS 1179 B (Range: 10 ml/min N;); Luft: MKS 1179 B
(Range: 200 ml/min N,); O,: MKS 1179 B; Nr. 36 (Range 500 ml/min N;)). Luft bzw. N,
und O,-Flowmeter wurden iiber einen Volumenstrom-Messer (Gilibrator 2, Sensidyne) kali-
briert. Die Kalibrierung des CO,-Flowmeters erfolgte iiber die Beimischung von CO, in einen
Luftstrom und der Messung des CO,-Anteils durch das Abgas-Messsystem (Multor 610, Mai-
hak). Da systembedingt ein Mindeststrom von 400 ml/min fiir die Abgasanalytik erforderlich
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ist, wurde der Abgasstrom zunichst in einer Gassammeltiite Supelco (2 1 Teldar Gas Samp-
ling Bag) gesammelt und in regelméBigen Abstinden (ca. 15 bis 30 min) der O,- (bis maximal
38 %) und CO,-Gehalt gemessen. Beleuchtet wurde der Reaktor iiber ein mit Kollimatorlinsen
versehenes LED-Modul (6° Abstrahlwinkel, IMM Photonics GmbH, Unterschlei3heim, Ger-
many). Das LED-Modul bestand aus zwei Halbschalen, die den Reaktorumfang vollstindig
umschlossen. Der Radius des LED-Moduls betrug 5,75 mm, die Hohe 300 mm. Fiir die Mess-
und Regelungstechnik wurden zwei Systeme verwendet. Temperatur und Drehzahl des Riih-
rers wurden iiber den BioEngineering eigenen Steuerschrank geregelt. Die Datenaufnahme
und die Regelung aller weiteren Parameter erfolgte iiber das am Institut entwickelte LabView
basierte Mess- und Regelungssystem BioProCon. In den Reaktoren konnte die optische Dichte
iber einen Messkopf bei verschiedenen Wellenlingen bestimmt werden. Dieses Photometer
bestand aus einer Lichtquelle (AVALight-Hal-S, Avantes) und einem Diodenarray Detektor
(AvaSpec-3648, Avantes). Die Lichtleitung erfolgte iiber Glasfasern. Die Aufnahme des Sau-
erstoffpartialdrucks erfolgte iiber eine indirekte Fluoreszenzmessung mit der Sonde VisiFerm
225 (Hamilton). Die Sonde wurde im Nullpunkt (Ausstrippen von Sauerstoff mittels N,) und
bei Luftsittigung kalibriert. Eine weitere Kalibrierung fiir hohere Sauerstoffpartialdriicke er-
folgte mit verschiedenen Gemischen von O, und Luft. Bei O,-Partialdriicken von iiber 60 %
des Gesamtdrucks erfolgte die Bestimmung amperometrisch (Hamilton OxyFerm). Die Re-
gelung des Sauerstoffpartialdrucks erfolgte mittels PI-Regelung. Uber eine potentiometrische
pH-Messung (Hamilton Polylite plus) wurde der pH gemessen. Die pH-Sonde wurde vor dem
Autoklavieren iiber zwei Punkte (pH=7,01 und 4,01) kalibriert. Die Regelung des pH-Werts
erfolgte mittels einem P-Regler. Stellmittel waren 2 M NaOH und 2 M HCI. Die O, und
CO,-Sonden wurden nach dem Autoklavieren kalibriert. Der Reaktor mit eingebauten Sonden
wurde bei 121°C fiir 20 min autoklaviert. Flaschen mit Vorlagemedien wurde separat autokla-
viert, steril unter einer Cleanbench befiillt und steril angeschlossen. Die Ammonium-Quelle

(TAP-Salze) wurde in einer druckfesten Flasche autoklaviert.

Lichtprofil im Ruhrkessel

Die Kalibrierung der LED-Module ist im Anhang C.1 aufgefiihrt. Sie erfolgte mit einem pla-
naren Lichtsensor (LI-250 (LI-Cor)) zur Ermittlung des Photonenstroms. Hierzu wurde die
Messsonde gleichmiBig tiber das LED-Array bewegt, um eine gemittelte Lichtintensitéit zu
messen. Aus der Geometrie des verwendeten Reaktors und der Lichtabsorption der Algen
ergibt sich iiber die Reaktortiefe ein fiir die Reaktorgeometrie spezifisches Lichtprofil. Fiir

die zylindrische Geometrie des Riihrkesselreaktors gilt der folgende Zusammenhang fiir das
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Lichtprofil:

Iy R
I(r) = 0 - exptex (r=FR)

(3.1)

Mit R dem Innenradius des Reaktors, I, dem Photonenstrom des LED-Mantels, ¢ dem Ex-
tinktionskoeffizienten. Die Reaktortiefe r = 0 m liegt in der Symmetrieachse des Zylinders.
Die Riihrerwelle des Reaktors hat einen Radius von 4 mm. Fiir die zylindrische Geometrie
existiert ein Betriebspunkt, bei dem die Lichtintensitit iiber die gesamte Reaktortiefe sehr
homogen ist. Der optimale Betriebspunkt kann iiber die Ableitung von Gleichung 3.1 berech-
net werden. Dies liefert einen optimalen Betriebspunkt von € - cx = 45,6 1/m, bei dem die
Anderung des Lichtprofils minimal ist. Fiir die Wachstumsphase der Alge wurde dieser Be-
triebspunkt bei einer Algenkonzentration von ca. 0,3 g/l mit der Alge C. reinhardtii CC1860
erreicht. Die auf die Algen einwirkende Lichtintensitit wurde im Lichtgleichverteilungspunkt
(€ - cx =45 1/m) mit einem sphérischen Messkopf (QSL-2101, Biospherical Instruments) auf-
genommen. Hierzu wurde der Messkopf an verschiedenen Stellen auf gleicher Reaktorhdhe
positioniert und die Lichtintensitit aufgenommen. Die entsprechende Kalibrierung ist im An-
hang C.1 aufgefiihrt. Abbildung 3.1 zeigt die gemessene Lichtintensitit sowie die berechnete
Lichtintensitdt als Funktion des Radius des Reaktors. Die berechnete mittlere Lichtintensitéit
betrigt fiir die Auftragung I, = 142,71 pE/(m?s) (gepunktete Linie). Die Messung des Ex-

tinktionskoeffizienten wihrend des Kultivierungsverlaufs ist in Abschnitt 3.4.7 beschrieben.
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Lichtintensitét / pE/(m?s)
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Abbildung 3.1.: Gemessenes (M) und (—) berechnetes radiales Profil der Lichtintensitit in dem
zylindrischen Riihrkessel im Lichtgleichverteilungspunkt bei einem Extinktionskoeffizienten von
€ - cx =45 1/m. Die Messpunkte wurden mit einem sphérischen Messkopf aufgenommen.
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Prozessfiihrung

Die Riihrkessel wurden im Batch- und Turbidostat-Modus betrieben. Der Aufbau des oben

beschriebenen Betriebs erweiterte sich fiir den Turbidostat-Betrieb um

* ein autoklavierbares 40 1 Vorlagegefall um steriles Medium fiir die gesamte Prozessdau-

er vorlegen zu konnen (Sartorius Pressure Tank S 2067)

* eine 5 bzw. 10 1 Vorlageflasche auf einer Waage, um den Volumenstrom in den Reaktor

bestimmen zu konnen

* eine iiber BioProCon geregelte Pumpe fiir den Zustrom des Mediums sowie einer kon-

tinuierlich betriebenen ungeregelten Pumpe fiir dessen Abstrom.

Das Fiillvolumen wurde iiber ein Steigrohr eingestellt. Fiir den Medienzustrom wurde eine
kalibrierte Pumpe verwendet. Durch Abnutzung der Schliduche kann sich diese Kalibrierung
jedoch iiber den Prozessverlauf verdndern. Daher wurde fiir die Auswertung der Experimente
die Ableitung des Waagensignals zur Bestimmung des Massen- bzw. Volumenstroms verwen-
det. RegelgroBe fiir den Turbidostat-Betrieb war die online gemessene optische Dichte bei
einer Wellenlidnge von 750 nm. Die Stellgroe war die Pumpgeschwindigkeit der Schlauch-
pumpe fiir die Zufuhr von frischem Medium. Die Regelung erfolgte iiber einen PI-Regler. Fiir
die optimale Reglereinstellung des I-Systems wurde das Systemverhalten bei unterschiedli-
chen Wachstumsraten berechnet. Hierzu wurden die Differentialgleichungen fiir den PI-Regler
(Gleichung 3.2), sowie die Differentialgleichung des Biomassewachstums (Gleichung 3.7)

mittels Matlab numerisch gelost.

u(t) = K, {e(t) + Ki /O () df} (3.2)

Mit dem P-Anteil des Reglers K,,, dem I-Anteil des Reglers K; und der Integrationszeit 7.
Als Kriterium der Regelgiite wurde das Integral der Regelabweichung in Abhingigkeit von
Ki und K, bestimmt (s. Abbildung 3.2). Da die photometrische Messung, verursacht durch
Luftblasen, Schwankungen unterlag, wurde ein P-Anteil K, = 90 ml/(min OD) und ein I-
Anteil von T; = 200 1/min gewihlt.

Dem Betrieb des Reaktors im Turbidostat-Betrieb ging eine Batch-Phase voraus, bei der die
Biomasse von ca. cx = 0,05 g/l nach dem Animpfen auf eine Konzentration von etwa cx = 0,3
g/l erhoht wurde. Dies geschah bei einem nicht wachstumslimitierenden CO,-Partialdruck
von etwa 2,5 % des Gesamtdrucks. Zum Zeitpunkt PZ = 0 h wurde der Batch-Betrieb auf den
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Abbildung 3.2.: Berechnete integrierte Regelabweichung vom eingestellten Wert der Biomassekon-
zentration bei einem Sprung von cx = 0,35 auf 0,3 g/l fiir eine Wachstumsrate von 1,3 1/d.

OD-geregelten Turbidostat-Betrieb umgestellt. Der Setpoint der online gemessenen optischen
Dichte wurde so eingestellt, dass die Lichtintensitidt ein moglichst konstantes radiales Profil
aufweist. Hierzu wurde der Extinktionskoeffizient € - ¢ der Algensuspension gemessen und
auf einen Wert moglichst nahe dem Optimum eingestellt (s. Abschnitt 3.2.3). Der pH-Wert

wurde auf einen konstanten Wert von pH = 7,5 geregelt.

Bestimmung des Stofftransports im Ruhrkesselreaktor

Fiir den Betrieb des Riihrkessels wurde von einem quasistationdren Gleichgewicht zwischen
Gas- und Fliissigphase ausgegangen. Um dies nachzuweisen, wurde der Stoffiibergangskoeffi-
zient des Riihrkessels fiir den oben beschriebenen Aufbau und die beschriebene Betriebsweise
(Rithrerdrehzahl n = 250 rpm, Begasungsrate V = 100 ml/min Gesamtstrom) fiir das Modell-
gas Sauerstoff nach Gleichung 3.9 bestimmt (k;a = 0,29 1/min). Die Bestimmung erfolgte
iber die Messung des ein- bzw. ausgetragenen Sauerstoffs mit einer optischen pO,-Sonde. Es
besteht ein Zusammenhang zwischen dem k;a fiir Sauerstoff und CO, iiber die Diffusionsko-
effizienten [136]. Mit Dp, = 2,1 - 10 m?/s und D¢o, = 1,92 - 10 m?/s ist der k;a fiir CO,
um 4,38 % geringer als fiir O,.
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3.2.4. Kultivierung der Algen im Biofilm-Reaktor

Der zusammengebaute Reaktor wurde in einem Kammerautoklaven autoklaviert, mit steri-
lem Medium befiillte Vorlageflaschen unter der Cleanbench mittels Sterilkupplungen ange-
schlossen und Medium im Kultivierungskompartiment vorgelegt. Das Zugas wurde iiber einen
0,2 um Sterilfilter steril zugefiihrt und das Begasungskompartiment kontinuierlich durchstromt.
Nach eintédgiger Equilibrierung wurde der Rektor iiber die Sterilkupplung des Medien-Zulaufs
inokkuliert und das Inokkulum moglichst homogen im Reaktor verteilt. AnschlieBend wurde
das Kultivierungssegment kontinuierlich mit frischem Medium durchstromt. Das abflieBende
Medium wurde entweder in einer sterilen Abfallflasche gesammelt oder alternativ zur Proben-

nahme verwendet.

3.3. Herstellung und Einsatz lichtleitender Einbauten

Herstellung von lichtleitenden Einbauten

Die lichtleitenden Einbauten wurden nach einem Abformverfahren hergestellt. Abzuformende
Materialien waren Hydrogele (Aqualino, Gel-deko) mit einem variablen Durchmesser von 8
bis 12 mm oder 10 bis 20 mm. Die kugelféormigen Hydrogele quollen bei Einlegen in Wasser
auf den gewiinschten Durchmesser zwischen 5 mm und 20 mm auf. AnschlieBend wurden
sie nach dem Prinzip einer hexagonalen Schichtung in einer Gie3form aus Plexiglas mit den
MaBen 100 x 100 x 30 mm angeordnet. Fiir den Randbereich wurden die verwendeten Kugeln
entsprechend zugeschnitten. Fiir die Vorderseite der Struktur (beleuchtete Seite des Reaktors)
wurden Kugelscheiben mit 2/3 des Durchmessers der Kugeln zugeschnitten. Die geschich-
teten Kugeln wurden mit einer Platte (9,8 x 9,8 mm) und einem Gesamtgewicht von 120 g
gleichmifig beschwert und so aneinandergedriickt. Die Anpressstellen bildeten nach Aushir-
ten des Abformmaterials die Fenster zwischen den Hohlrdumen. Die so entstandene hexago-
nale Struktur wurde mit dem kaltvernetzenden zweikomponentigen Silikon Elastosil RT 604
abgeformt. Die Trocknungszeit betrug 12 h bei Raumtemperatur. Danach wurden die Hydro-
gele im Trockenschrank bei 80°C getrocknet. Die eingesetzten Hydrogelkugeln wiesen nach
dem Trocknen einen Durchmesser von etwa 1 mm auf und konnten daher aus der Struktur

manuell entfernt werden.
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Abbildung 3.3.: Herstellprozess der lichtleitenden Einbauten: a) Aufquellen der Hydrogele bis zu dem
entsprechenden Durchmesser, b) Schichtung in Anlehnung an eine hexagonale Kugelstruktur mit zwei
iibereinanderliegenden Kugelschichten aus den aufgequollenen Hydrogelkugeln c¢) abgeformte Struk-
tur.

Kultivierung mit und ohne lichtleitenden Einbauten

Der Aufbau der Mini-Plattenreaktoren und das Vorgehen wihrend der Kultivierung gesch-
ahen bis auf die hier aufgefiihrten Anderungen prinzipiell wie in Abschnitt 3.2.2 beschrie-
ben. Die Silikoneinbauten wurden vor dem Zusammenbau der Plattenreaktoren mit leichtem
Druck zwischen den Glasplatten verklemmt. Die Abdichtung der Glasscheiben zu den Edel-
stahlrahmen erfolgte durch eine Silikon-Runddichtung. Die lichtleitenden Einbauten wurden
in eingebautem Zustand mit den Reaktoren in einem separaten Kammerautoklaven sterilisiert.
Die Mini-Plattenreaktoren wurden bis zu einer Fiillhohe von 100 mm mit Medium befiillt.
Das Fiillvolumen des Reaktors betrug 200 ml. Dieses verringerte sich durch die Einbauten
auf 147, 140 bzw. 130 ml. Die Unterschiede der Fiillvolumina sind auf leichte Unterschie-
de bei der Herstellung der drei Einbauten zuriickzufiihren. Die Plattenreaktoren wurden mit
einem Volumenstrom von V = 50 ml/min pro Reaktor und mit einem CO,-Anteil von 5 %
(v/v) begast. Um hohe Zelldichten ohne Néhrstofflimitierung zu erreichen, wurden die Mini-
Plattenreaktoren mit einem 2,5-fach konzentrierten TP-Medium befiillt. Das entnommene Pro-
bevolumen wurde nach der Probenahme durch 4-fach konzentriertes TP-Medium ersetzt, um
eine Nihrstofflimitierung zu vermeiden. Anhand der Biomassekonzentration wurde der Ver-
brauch an Nihrstoffen berechnet und bei Bedarf entsprechend mit hoher konzentrierter TAP-

Salzlosung und Phosphat-Losung aufgefiillt.
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3.4. Analytische Methoden

3.4.1. Biomassekonzentration

Die Bestimmung der Biotrockenmassekonzentration erfolgte indirekt durch die Messung der
optischen Dichte sowie durch die direkte gravimetrische Bestimmung der Biotrockenmasse.
Die optische Dichte wurde in dem Spektrometer L35 von Perkin-Elmer bzw. PG Instruments
(T60 UV-Visible Spectrophotometer) gemessen. Streulicht wurde bei 750 nm mit einer Spalt-
breite von 1 nm bestimmt. Ab einer optischen Dichte von 0,4 wurde die Probe mit filtrier-
tem Medium verdiinnt. Die Bestimmung des Blanks erfolgte ebenfalls mit diesem Medium.
Die Korrelation von optischer Dichte und Biomassekonzentration erfolgte mit Hilfe der gra-
vimetrischen Bestimmung der Biotrockenmasse. Bei verschiedenen Biomassekonzentrationen
wurden gravimetrische Dreifachbestimmungen der Biomasse vorgenommen und diese mit der
jeweils gemessenen optischen Dichte korreliert. Daraus ergab sich ein Korrelationskoeffizient
von 0,34 g/(1 OD). Wihrend jeder Kultivierung wurde in regelméfBigen Abstinden neben der
Bestimmung der Biomassekonzentration iiber die optische Dichte eine gravimetrische Mes-
sung durchgefiihrt. Hierzu wurden je nach zur Verfiigung stehendem Kulturvolumen 60 ml (im
kontinuierlichen Betrieb) oder mindestens 10 ml (im Batch Betrieb) abzentrifugiert (30 min
bei ca. 2700 g), der Uberstand verworfen und das Zellpellet 24 h bei 80°C im Trockenschrank
getrocknet. Nach Abkiihlung im Exsikkator wurde die Biomasse mit einer Analysenwaage
(ABJ 320-4, Kern) bestimmt.

3.4.2. Chlorophyllanteil der Biomasse

Zur Bestimmung des Chlorophyll-Anteils in der Biomasse wurden 750 pl Zellsuspension ab-
zentrifugiert (10 min, 11.769 g), der Uberstand verworfen und das Zellpellet analysiert. In der
Regel erfolgte die Bestimmung des Chlorophylls iiber eine Aceton-Extraktion des Zellpellets.
Hierzu wurden die Zellen in 1500 pl mit Calciumcarbonat gesittigtem Aceton resuspendiert
und anschlieBend mit Hilfe einer Kugelmiihle aufgeschlossen (fiinf Edelstahlkugeln mit ei-
nem Durchmesser von 3 mm, 5 min bei einer Schiittelfrequenz von 30 Hz). Die Ermittlung

des Chlorophyllgehalts in mg/1 erfolgte gemif3 Gleichung 3.3 [137].

conla = 11,75 - Agea — 2,35 - Agus (3.3)
cony = 18,61 - Agas — 3,96 - Age2 (34)
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Uberschritten die Absorptionswerte 1,0 AU, wurde der Extrakt mit Aceton verdiinnt. Fiir
die flichenspezifische Bestimmung des Chlorophyllgehalts im Biofilm erfolgte der Zellauf-
schluss mit DMSO, da die Zellen bedingt durch das Trigermaterial nicht in der Kugelmiihle
aufgeschlossen werden konnten. Hierzu wurden Probenstiicke des Biofilms fiir 125 min bei
65°C mit DMSO behandelt. Nach 10 min zentrifugieren wurde die Absorption des Uberstands
bestimmt. Die Chlorophyllkonzentration wurde entsprechend Gleichung 3.5 in mg/l ermittelt
[138].

conla = 12,3 - Ages — 0,86 - Agas (3.5)
conp = 19,3 - Agas — 3,60 - Ages (3.6)

Zur Uberpriifung auf Partikelfreiheit wurde zusitzlich die Streuung bei einer Wellenlinge von

750 nm aufgenommen.

3.4.3. Starkegehalt der Biomasse

Nach der Anthron-Methode zur Bestimmung von Pentosen und Hexosen wurde der Stirkege-
halt der Zellen analysiert [139]. Hierzu wurden 450 pl der Probenlosung abzentrifugiert und
der Uberstand verworfen. Der Riickstand wurde mit Wasser so verdiinnt, dass die Biomas-
sekonzentration im Bereich von unter 0,2 g/l lag. Von dieser Suspension wurden 400 pl mit
800 pl Anthron-Reagenz versetzt und 16 min bei 95°C inkubiert. Die Reaktion wurde durch
Abkiihlen auf Eis gestoppt. Die Proben wurden anschlieBend bei 11.769 g zentrifugiert und
die Absorption des Uberstands bei 625 nm gemessen. Eine Kalibrierung erfolgte im Konzen-
trationsbereich von 20 mg/1 bis 200 mg/l mit Stirke nach Zulkowsky (Merck).

3.4.4. Glycolat-Konzentration

Die Bestimmung des Glycolats erfolgte mittels lonenchromatographie (IC). Hierzu stand ein
IC-System von Metrohm (882 Compact IC Plus mit chemischer Suppression, Metrohm) mit
automatisiertem Probenhandling zur Verfiigung. Das Probenhandling bestand aus automati-
sierter Probenvorlage (858 Sample Processor, Metrohm), automatisierter Verdiinnung (Dosi-
no, 10 ml, Metrohm) und Dialyseeinheit (833 Liquid Handling Unit, Metrohm). Das fiir die
Analytik verwendete Wasser wurde iiber eine Ultrareinstwasseranlage (Ultra Pure water, EL-

GA) aufbereitet und wies einen Widerstand von minimal 14 M(2 auf. Fiir die Bestimmung
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wurde die Probe auf eine Glycolat-Konzentration im Bereich zwischen 1 und 75 mg/l und auf
ein Gesamtvolumen von 10 ml verdiinnt. Um die Probenvorbereitung durch die automatisierte
Probenverarbeitung (Dialyse und Verdiinnung) auf ihre Giite zu iiberpriifen, wurde iiber die
Pipettiereinheit in das Gesamtvolumen von 10 ml Natriumbromidlosung gegeben, so dass ei-
ne Bromidkonzentration von 50 mg/l in der verdiinnten Probe vorlag. Die Probe wurde ca.
15 Minuten dialysiert. Von dem Dialysat wurden 20 ul mittels der Sdule Metrohm A-Supp
7 250/4 aufgetrennt. Die Auftrennung erfolgte isokratisch mit einem Carbonat-Eluenten (3,6
mM Na,COj; in 7 % (v/v) Acetonitril/Wasser). Die Leitfdahigkeit wurde mit dem Detektor IC
Conductivity Detector (Metrohm) aufgenommen. Es wurden Kalibrierkurven mit Glycolat-
Standardlosungen der Konzentrationen 1, 5, 10, 25, 50, 75 mg/l aufgenommen. Die Standards

wurden von Sigma-Aldrich bezogen.

3.4.5. Konzentration anorganischer lonen

Die Konzentration anorganischer Ionen erfolgte ebenfalls mittels lonenchromatographie. Das
verwendetet IC System entspricht dem in Abschnitt 3.4.4 beschriebenen. Fiir die Bestim-
mung der Anionen wurde ein Eluent mit 3,2 mM Na,CO3;, 1 mM NaHCOj; in 12,5 % (v/v)
Acetonitril/Wasser sowie die Sdule Metrosep A Supp 5 150/4 (Metrohm) verwendet. Fiir
die Bestimmung der Kationen setzte sich der Eluent aus 1,7 mM HNOj; und 0,7 M 2,6-
Pyridindicarbonsédure in Wasser zusammen; als Trennsédule wurde Metrosep C4 150/4.0 (Me-
trohm) verwendet. Die Proben wurden standardméfig mit Wasser im Verhéltnis 1:10 ver-

diinnt.

3.4.6. Fluoreszenzmessung (PAM)

Fiir die Messung der Fluoreszenz wurde in Zusammenarbeit mit der Firma Gademann (Ga-
demann Instruments, Wiirzburg) eine Puls-Amplituden-Modulation-Sonde (PAM) entwickelt
(Arbeitsname Fresewinkel-PAM). Diese ermoglicht die Online-Messung der Fluoreszenz in
einem Plattenreaktor wihrend der Kultivierung, ohne dass die Algen durch die Sonde ab-
geschattet werden. Uber ein Vierkanal-PAM-Fluorometer (Quad-PAM) konnten bis zu vier
Messkopfe gleichzeitig angesteuert werden. Zwei Messkopfe wurden von der Firma Gade-
mann Instruments in Kooperation mit uns fiir die Online-Messung entwickelt. Bei diesen
wurde Messlicht, sittigendes bzw. aktinisches Licht (LED-Typ: Rebel LED LUMILEDS -
LXML-PB01-0023) durch einen Glasstab mit 5 mm Durchmesser geleitet. Die von den Algen
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ausgestrahlte Fluoreszenz wurde liber den gleichen Stab zuriickgefiihrt und im Sondenkopf
durch den PAM-Detektor (Photodetektor mit Vorverstirker) gemessen. Die Sonde wurde fiir
eine Online-Messung in den Mini-Plattenreaktoren konzipiert. Fiir die Messung an der be-
leuchteten Oberflache wurde das LED-Modul durchbohrt. So konnte der Messstab direkt an
der Glasoberfldche angebracht werden. Es wurde das analoge Netzteil Voltcraft VSP 2405
verwendet. Bei einer Pulsldnge von 0,3 s mit einer Intensitét von ca. 20.000 umol/(m?2s) wurde
eine Sittigung des Photosystems der Algen in dem Mini-Plattenreaktor erreicht. Eine Online-
Messung im Riihrkessel war nicht moglich. Aufgrund der Geschwindigkeit der Algen im
Riihrkessel und des zu dicken Glaszylinders konnte keine Sittigung des Photosystems durch
die sondeninterne LED-Beleuchtung erreicht werden. Neben der Online-Messung der Fluores-
zenz im Mini-Plattenreaktor wurde die PAM-Sonde auch fiir Offline-Fluoreszenzmessungen
verwendet. Hierbei wurden zwei Proben mit jeweils 2 ml Algensuspension in verschlossenen
Kiivetten mit einer Lichtintensitdt von ca. 4 bis 8 uE/(m2s) durch eine externe Lichtquelle
beleuchtet. Eine Probe wurde verwendet, um die Fluoreszenz bei unterschiedlichen Beleuch-
tungsintensititen zu ermitteln (Lichtkurve). Zunédchst wurde nach einer Wartezeit von 1 min
in Dunkelheit die maximale Photonenausbeute YII aufgenommen. AnschlieBend wurde zur
Aufnahme einer Lichtkurve die aktinische Lichtintensitét alle 60 s stufenweise erhoht. Die
Lichtintensitidten, gemessen mit dem planaren Photonenflusssensor (LI-250, LI-Cor), betru-
gen 1,4; 32,1; 61,3; 90,8; 127,7; 178,9; 273,8; 412,8; 609,7; 908,3; 1195,5; 1658,4; 2147.,5
UE/(m?2s). Fiir die Bestimmung der dunkeladaptierten photosynthetischen Aktivitit YII wurde
die zweite Probe nach mindestens 10 min und maximal 30 min bei einer Lichtintensitit von
4 bis 8 uE/(m?s) gemessen. Die Messung erfolgte mit einer Sdttigungspulsldnge von 450 ms.
Vorversuche zeigten, dass die Fluoreszenz der dunkeladaptierten Algen nach ca. 10 min einen

stabilen Wert annahm.

3.4.7. Extinktion der Algensuspension

Der Extinktionskoeffizient der Algensuspension fiir die Berechnung des Lichtprofils wurde in
einem Messaufbau bestehend aus einer Lichtquelle (LED: MS6L083AT, Nichia, Japan), einer
Kiivette (/ = 10 mm Lichtweg) und einem planaren Photonenflusssensor fiir den PAR-Bereich
(LI-250, LI-Cor) aufgenommen. Fiir die Bestimmung des adaptierten Extinktionskoeffizienten
wurden die auf die Kiivette auftreffenden Photonen und die Transmission durch die Kiivette
bestimmt. Die Lichtintensitét /, wurde ohne eine im Strahlengang positionierte Kiivette zwi-
schen LED und PAR-Sensor bestimmt. Zur Messung der Transmission befand sich die mit der

Algensuspension gefiillte Kiivette im Strahlengang. Zur Ermittlung des Blank-Werts wurde
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die Kiivette mit destilliertem Wasser gefiillt. Die gemessenen Transmissionswerte der Algen-
suspensionen wurden durch Subtraktion des Blank-Werts korrigiert, um die Transmission /

(s. Gleichung 2.11) zu erhalten. So konnte € - cx bestimmt werden.

3.5. Berechnungen

3.5.1. Biomassespezifische Produktionsraten

Die Massenbilanz fiir einen Reaktor in kontinuierlicher Betriebsweise ist fiir die Biomasse in

Gleichung 3.7 gegeben.

. dCz‘
V. i,aus — Ciein .
des (Cuns — Cren) + g 3.7)

T, = =
! Cth Cx - VR

mit ¢; q,,s der Konzentration von Komponente ¢ im Auslauf des Reaktors, ¢; .;, der Konzentra-
tion von Komponente ¢ im Zulauf, ¢; der Konzentration der Komponente 7 im Reaktor, cx der
Biomassekonzentration, Vz dem Volumen des Reaktors und V' dem Fluss des Mediums durch

den Reaktor. Letztere konnen zu der Verdiinnungsrate D zusammengefasst werden.
D=V/)V (3.8)

Fiir den Batch-Betrieb gilt vV =0.

3.5.2. Stofftransportkoeffizienten
Blasenbegasung

Der Stofftransportkoeffizient k;a wurde durch die Aufnahme einer Sprungantwort bestimmt.

Aus der Zweifilm-Theorie lédsst sich Gleichung 3.9

= ka - (CZas,l — Cyas) 3.9
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mit c9*° der Konzentration des Gases in der Fliissigkeit, c* der theoretischen Gleichgewichts-
konzentration des Gases in der Grenzschicht und a der volumenspezifischen Gasaustauschfla-
che a = A/Vg. Die Gleichgewichtskonzentration wurde mit dem Henry’schen Gesetz berech-

net, siehe Gleichung 3.10.

Cyasi = Pgas * H (3.10)

mit H dem Henry-Koeffizienten (Hco, = 3,4 x 102 mol/l/atm und Ho, = 1,3 x 10~ mol/l/atm)
und p,,, dem Partialdruck des entsprechenden Gases in der Gasphase. Aufgrund der schnel-
len Ansprechzeit der optischen Gelostsauerstoffsonde wurde Sauerstoff als Modellgas fiir die
kja-Bestimmung gewihlt. Durch Integration der Gleichung 3.9 und durch eine linearisierte
Auftragung der gemessenen Gaskonzentration iiber die Messzeit wurde mittels linearer Re-

gression der Stoffiibergangskoeffizient bestimmt.

Membranbegasung

Zur Messung des Stofftransportkoeffizienten durch Membranen stand eine Testkammer zur
Verfiigung, die in einer vorhergehenden Arbeit konstruiert wurde [140]. In die Messkammer
wurden Membranen zur Bestimmung des Stoffiibergangkoeffizienten eingespannt. Die Uber-
tragungsflache der Membran betrug 50 cm?. Das Volumen der Gas-Seite betrug 80 ml. Die Be-
gasungsseite wurde mit 80 ml/min durchstromt, um eine konstante Gaszusammensetzung zu
gewihrleisten. Das Volumen der Kammer mit der Fliissigphase betrug 100 ml. Das Volumen
der Fliissigphase wurde um eine 500 ml fassende Flasche erweitert, um den Konzentrations-
anstieg durch den Gaseintrag iiber die Membran zu verlangsamen und eine genauere Messung
zu ermdglichen. So ergab sich ein Gesamtfliissigkeitsvolumen von 670 ml. Die Fliissigphase
wurde konstant mit 100 ml/min zirkuliert. Fiir die Verschlauchung wurde ein gasundurchléssi-
ges Material verwendet (Fluran-F-5500-A, Hirschmann). Der pH-Wert sowie die Partialdriicke

von O, und CO, wurden in einem Bypass gemessen, der mit 5 ml/min durchstromt wurde.

3.5.3. Reglerauslegung

Die PI-Regler wurden nach Chien-Hrones-Reswick ausgelegt. Hierzu wurde eine Sprungant-
wort der Regelstrecke aufgenommen. Die Verzugszeit (7;,) und die Ausgleichszeit (7},) wur-

den iiber die Wendetangente der Systemantwort auf den Sprungversuch bestimmt. Im Fol-
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genden ist K, der Quotient aus der Istwertinderung zu der StellgroBenénderung. Fiir die PI-
Reglereinstellung (Gleichung 3.2) wurden der P-Anteil K, nach Gleichung 3.11 und der I-
Anteil K; nach Gleichung 3.12.

0,34 T,

K, = — -2 11
K, T G-AD

K; =12 T, (3.12)

Fiir P-Regler wurde der P-Anteil nach Gleichung 3.13 berechnet.

0,30 T,
K, =->2—.-2 A
P K, T, (-13)
Die Einstellung der PI-Regler fiir die Regelung der optischen Dichte wird in Kapitel 3.2.3

erldutert.

3.5.4. Varianzanalyse

Zur Bestimmung des Parameterschitzfehlers sowie zur Bestimmung von nicht sensitiven Pa-
rametern wurde die Fisher-Informationsmatrix F' verwendet. Diese wurde gemif Posten et al.
[141] und Majer et al. [142] durchgefiihrt. Es wurde die Annahme getroffen, dass der geschiitz-
te Parameter p* in der Nidhe des erwarteten Parameters liegt. Die jeweilige Sensitivitit des dy-
namischen Systems wurde in skalierter Form fiir den Parametervektor p iiber die Summe der
Messpunkte ;. berechnet. Dies erfolgte durch die Berechnung der Fisher-Informationsmatrix
F' nach

Ctp) ' W (3.14)

F(pr)y=> w7
i=1 P*itk Pl

mit der Differentialgleichung 3.15 der relativen Sensitivitdt W fiir dynamische Systeme und

der Covarianzmatrix des Messrauschens C, die mit der konsistenten Anfangsbedingung W (0) =

0 gelost wird.

: or(t,z,p) or(t,x,p)
W, = —————=W.,(t, _— 3.15
T W) + T (315
Hierbei ist W die skalierte Form des Sensitivititsdifferentials
W =WA, (3.16)

mit A, einer Diagonalmatrix, welche den Parametervektor p auf der Hauptdiagonalen enthilt.

Die Elemente der skalierten Covarianzmatrix C' des Messrauschens wurden gemiB Gleichung
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3.17 entweder aus einem relativen Fehler r; eines minimal messbaren Werts ™" oder, fiir
den Fall z > ™", aus dem relativen Fehler r; des Messwerts = bestimmt. Der relative Fehler
wurde mit 5 % angenommen. Der minimale Messwert fiir die Biomassekonzentration wurde
mit x‘cf(i“ = 0,01 g/l angenommen. Die untere Messgrenze des Glycolat-Konzentration betrug

xgon =1 mg/l.

oii(ty) = 7 (mazx(z;(ty), z"™))? (3.17)

Die untere Schranke +; der relativen Streuung des Parameters ¢ berechnet sich aus

Vi = \/5jj (3.18)

mit 5;; den Elementen der Hauptdiagonalen der invertierten und skalierten Fisher- Informati-

onsmatrix F'.

3.5.5. Energetischer Vergleich von Bioreaktoren

Die aufzubringende Arbeit fiir den Betrieb des Reaktors wurde nach Gleichung 3.19 fiir die

technische Arbeit stationiar durchstromter Kontrollrdaume berechnet.

2
1
lyg = —/ vdp—|—§w2+gz (3.19)
1

Wobei [, die Arbeit von Zustand 1 zu Zustand 2, v das molare Volumen, dp die Druckinde-
rung, w die Geschwindigkeit g die Erdbeschleunigung und z die Hohe ist. Der Druckverlust
von inkompressiblen Medien wurde nach der Darcy-Weisbach Gleichung berechnet (Glei-
chung 3.20)

lpw?
Ap= A
="

mit A dem Rohrreibungsbeiwert, [ der Rohrldnge, d dem Innendurchmesser der Rohre, p der

(3.20)

Dichte des Mediums, w der Rohrgeschwindigkeit. Fiir turbulente Stromung wurde der Rohr-

reibungsbeiwert berechnet nach der folgenden Gleichung

0,3164
\ = RS (3.21)
mit der Reynoldszahl
d
Re = P2 (3.22)
n
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mit 7 der dynamischen Viskositédt bzw. fiir laminare Stromung (Re < 2300).

64

A= —
Re

(3.23)

Fiir eckige Querschnitte wurde prinzipiell genauso vorgegangen. Fiir Gleichung 3.20 wurde

der hydraulische Durchmesser d;,
4A

U

aus der durchstromten Fliche A und dem tiberstromten Umfang U berechnet. Fiir die Berech-

dp, (3.24)

nung der Verdichterleistung von Luft wurde die technische Arbeit

2 n—1
/ vdp= ——RT, (2" —1) (3.25)
1 n—1 b1
fiir pv™ = const und dem Polytropenexponent n = 1,4 fiir trockene Luft (bei 25°C) berech-

net.

3.5.6. Verwendete Software
Simulation und Parameterschatzung

Fiir die Parameterschidtzung und die Simulation der Prozesse wurde Matlab R2014b mit der
Simulink Version 8.4 verwendet. Die Parameterschitzung erfolgte mit dem internen Interface.
Die Anpassung erfolgte mit einem ode23 Algorithmus. Als Giitekriterium wurde eine nicht-
lineare Kleinste-Quadrate-Methode in Kombination mit einem “Trust-Region-Reflective”-Al-
gorithmus verwendet. Optimierungskriterium waren eine Parametertoleranz von le-8 und eine

Funktionstoleranz von 1e-10.

Schatzfehler

Fiir die symbolische Berechnung des Modells und die Berechnung des Parameterschétzfehlers

durch die Fisher-Analyse wurde Maple 17 verwendet.
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4. Auslegung eines Prozesses zur
Glycolatproduktion

Die Glycolatproduktion der RuBisCO kann, wie in Abschnitt 2.1.1 beschrieben, iiber das Ver-
hiltnis der Partialdriicke von O, und CO, induziert werden. Eine aktive Anreicherung von
CO, durch Kohlenstoffkonzentrierungsmechanismen sowie der Stoffwechselweg des Glyco-
latrecyclings verhindern in der Wildtypalge einen Kohlenstoff- und Energieverlust durch die
Oxygenierungsreaktion der RuBisCO. Fiir die Produktion von Glycolat mit einem Organismus
wird die Eignung einer Wildtypalge sowie einer CCM-Mutante untersucht und eine Auswahl
getroffen (Abschnitt 4.2.2). Der Produktionsstamm wird hinsichtlich des Nahrstoffbedarfs und
der O,-Resistenz in Abschnitt 4.1.2 charakterisiert. Fiir eine genauere Untersuchung der in si-
tu-Produktion von Glycolat wird in Abschnitt 4.2.2 eine Methodik entwickelt, um den Einfluss
des CO;- und O,-Partialdrucks auf die Biomasse- und Glycolatbildung zu untersuchen. Au-
Berdem erfolgt die Betrachtung der photosynthetischen Aktivitdt (YII) des Organismus. In
Abschnitt 4.3.4 wird der Zusatz eines Hemmstoffes untersucht, um damit die Glycolatproduk-

tion zu steigern.

4.1. Auswahl und Charakterisierung des
Modellorganismus

Als Modellorganismus fiir die Prozessauslegung der Glycolatproduktion wurde eine Wildty-
palge (WT 11-32b) und die CCM-Mutante C. reinhardtii CC1860 gewihlt. Die pCO,-Kinetik
von WT 11-32b zeigt, dass die Wildtypalge kein Glycolat exkretiert (Abschnitt 4.1.1). Die
CCM-Mutante erweist sich hingegen als geeigneter Organismus fiir die Glycolatproduktion.
Daher wurde der Organismus hinsichtlich des Nahrstoffbedarfs an Stickstoff, Phosphor und
Schwefel durch die Bestimmung der Ausbeutekoeffizienten Yx n, Yx p und Yy g charakteri-
siert. Des Weiteren wurde eine Lichtkinetik der CCM-Mutante C. reinhardtii CC1860 aufge-

43



4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

nommen. Da O, toxisch auf die Zelle wirkt, wurde die Resistenz der Alge gegeniiber hohem
O,-Partialdruck tiberpriift.

4.1.1. pCO2-Kinetik des Wildtyps WT 11-32 b

Wie in Abschnitt 2.1.4 beschrieben, ist die Wildtypalge durch die Ausbildung von Kohlen-
stoffkonzentrierungsmechanismen fihig aktiv CO, aufzunehmen. Zudem wird bei hoher Oxy-
genierungsrate der Recycling-Stoffwechselweg des Glycolats induziert, um den schon fixier-
ten Kohlenstoff zurtickzugewinnen. In einem Riihrkessel-Modellreaktor im Turbidostat-Betrieb
wurde untersucht, ob die Wildtypalge Glycolat exkretiert. Die Methodik ist in Abschnitt 3.2.3
beschrieben und wird in Abschnitt 4.3.1 nédher erldutert. Als Modellalge hierfiir wurde die
Griinalge C. reinhardtii WT 11-32b gewihlt. In dem Turbidostaten wurden CO,-Partialdriicke
im Bereich von 0,038 % bis 2,0 % des Gesamtdrucks eingestellt. Der Sauerstoffpartialdruck
wurde iiber die gesamte Prozesszeit konstant auf 42 % des Gesamtdrucks geregelt. Die Lichtin-
tensitdt betrug iiber die gesamte Prozesszeit 1y = 320 uE/(m?s) (gemessen mit einem sphi-
rischen Sensor im Lichtgleichverteilungspunkt des Reaktors). Die experimentell bestimmte
CO,Abhingigkeit der Wachstumsrate zeigt Abbildung 4.1.

Es wird deutlich, dass maximale Wachstumsraten von p = 2,7 1/d bis zu einem Partialdruck

g
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Abbildung 4.1.: Aufgenommene pCO,-Kinetik von WT 11-32b (a) () Gemessene Wachstumsrate
und iiber den Stofftransport von CO,(—) berechnete Wachstumsrate (b) (—) Volumenfluss des Medi-
ums bei geringen CO;-Anteilen in (—) Zugas und (—) Abgas sowie (H) gemessene Glycolatkonzen-
tration
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von 0,2 % CO, des Gesamtdrucks erreicht werden konnen. Dabei ist bei hoheren Partial-
driicken eine leichte Verringerung auf 2,6 1/d bei 2 % CO, des Gesamtdrucks erkennbar.
Ein Vergleich mit der RuBisCO-Kinetik in Abbildung 2.4b zeigt, dass die Wachstumsrate
nicht gemél den Erwartungen der RuBisCO-Carboxylierungsrate mit Verringerung des CO,-
Partialdrucks abfillt. Nach der reinen RuBisCO-Kinetik, Abschnitt 2.1.1, werden bei einem
CO,-Partialdruck von 0,2 % und einem O,-Partialdruck von 42 % des Gesamtdrucks Car-
boxylierungsraten von 7¢/7¢ ey = 53 % erreicht. Diese Reduktion der Carboxylierungsrate
der reinen RuBisCO-Kinetik ist nicht anhand der Wachstumsraten der Wildtypalge erkennbar.
Erst ab CO,-Partialdiicken zwischen 0,2 % und 0,04 % des Gesamtdrucks ist eine Verminde-
rung des Wachstums zu erkennen. Bei diesen Partialdriicken betrdgt die Carboxylierungsrate
der aufgereinigten RuBisCO zwischen 18 bzw. 33 % ihrer maximalen Rate. Zusétzlich wird
im Folgenden der Kohlenstoffstrom in den Reaktor betrachtet. Aufgrund des Stoffiibergangko-
effizienten des Reaktors (s. Abschnitt 3.5.2) wurde der Kohlenstoffeintrag von der Gas in die
Fliissigphase des Reaktors berechnet und hieraus die maximal erreichbare Wachstumsrate in
dem Reaktor ermittelt. Hierzu wurde angenommen, dass der massenbezogene Kohlenstoffan-
teil der Algen ec x = 0,5 gc/gx betrigt [143, 50]. In Abbildung 4.1a sind die so berechnete
und die gemessene Wachstumsrate aufgetragen. Die Abnahme der Wachstumsrate geht einher
mit der Verminderung des Kohlenstoffeintrags von Gas- zu Fliissigphase. Wie in Abbildung
4.1b deutlich wird, ist der Kohlenstoffanteil im Abgas ab einer Prozesszeit von ca. 175 h nahe
Null. Eine Verringerung des CO,-Anteils im Zugas fiihrt zu einer Abnahme der Wachstums-
rate aufgrund einer limitierenden Kohlenstoffdioxid-Versorgung. Sowohl die differentielle Bi-
lanz tiber den Stofftransport wie auch die integrale Bilanz iiber das Zu- und Abgas zeigen,
dass bei CO,-Partialdriicken von unter 0,1 % des Gesamtdrucks kein maximales Wachstum
moglich ist, da der Kohlenstoffeintrag zu gering ist zu. Die hohe Wachstumsrate kann auf die
Ausbildung von CCMs zuriickgefiihrt werden, welche durch die aktive Erhohung des intrazel-
luldren CO,-Partialdrucks hohe Carboxylierungsraten der RuBisCO ermdglichen. Ein Anstieg
der Glycolatkonzentration bei einer Prozesszeit von ca. 125 h lésst eine Induktion der CCMs
bei einem CO,-Partialdruck von ca. 0,5 % des Gesamtdrucks vermuten. Die Glycolatexkretion
wird jedoch von dem Wildtyp effektiv verhindert. Die Glycolatkonzentration liegt unterhalb
von 6 mg/l. In dem Prozesszeitraum von ca. 150 bis 175 h betrdgt die spezifische Produk-
tionsrate 7. = 0,8 mg/g/h. Danach geht diese auf eine spezifische Rate von 0,48 mg/g/h

zuriick.
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4.1.2. Nahrstoffbedarf von CC1860

Die Ausbeutekoeffizienten wurden in einem Batch-Experiment im Riihrkessel bestimmt (s.
Abschnitt 3.2.3). Als Grundlage fiir weitere Kultivierungen wurde das Standard-TAP-Medium
fiir C. reinhardtii modifiziert (s. Anhang A.1). Da die Kultivierungen rein phototroph sein soll-
ten und der pH in dem Riihrkessel geregelt werden kann, wurde auf die organische C-Quelle
Acetat und den Tris-Puffer verzichtet. Die Konzentrationen von Ammonium, Phosphat und
Sulfat wurden durch ionenchromatographische Analyse des Mediumiiberstandes zu verschie-
denen Prozesszeiten bestimmt und hieraus die Aufnahme des Organismus berechnet. Die Aus-
beutekoeffizienten Yx n, Yx p und Yx g wurden aus dem Quotienten der Biomassebildungs-
bzw. Nihrstoffaufnahmeraten gebildet. Die Ergebnisse sind in Tabelle 4.1 dargestellt. Die
Stickstoffquelle ist bei dem gewéhlten Medium die erste limitierende Komponente. Phosphor
und Schwefel sind im Uberschuss vorhanden. Das Medium wurde trotz dieser Erkenntnis
nicht weiter in seiner relativen Zusammensetzung optimiert. Die Konzentrationen der Makro-
elemente Stickstoff, Phosphor und Schwefel wurden jedoch gegeniiber dem standardmifBigen
Medium verdoppelt, um hohere Biomassen von ca. cx = 2,07 g/LL ohne eine Nihrstofflimitie-

rung zu erreichen.

Tabelle 4.1.: Ausbeutekoeffizienten Yy ; bzw. der Biomasseanteil ex ; des Organismus C. reinhardtii
CC1860 bei den CO,-Partialdriicken von 2 % und 0,12 % des Gesamtdrucks.

pCOZ/pges =2 % pCOZ/pges = 0’12 %

Komponente j | Yy ; €. x Yx,; €j.x
in gx/g; ing/gx | ingx/g in gi/gx
9,39  0,1065 | 10,87 0,092
P 77,52 0,0129 | 192,31  0,0052
S 116,28 0,0086 | 227,27  0,0044

4.1.3. Lichtkinetik des Organismus CC1860

Eine Lichtkinetik wurde in zwolf Batch-Ansédtzen in Mini-Plattenreaktoren erstellt (s. Ab-
schnitt 3.2.2 fiir das experimentelle Vorgehen). Um die reine Betrachtung der Lichtabhén-

gigkeit zu gewihrleisten, wurde ein CO,-Zugasanteil von 5 % (v/v) gewihlt. Des Weiteren
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wurden die Mini-Plattenreaktoren mit einem 2-fachen TP-Medium, nach Anhang A.1, ange-
setzt, welches Biomassekonzentrationen von bis zu cx = 2 g/l ermdglicht. Die erste Probe
wurde nach 12 h genommen, um das Photosystem der Algen adaptieren zu lassen. Das Licht-
profil in Mini-Plattenreaktoren dndert sich iiber den Prozessverlauf wodurch das Wachstum
von exponentiellem in lineares tibergeht. Mittels halblogarithmischer Auftragung wurde der
exponentielle Bereich des Wachstums bestimmt, welcher fiir die Auswertung der spezifischen
Wachstumsraten verwendet wurde. Die ermittelten spezifischen Wachstumsraten p sind in Ab-

bildung 4.2a in Abhingigkeit von der eingestrahlten Lichtintensitéit aufgetragen.
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(a) Spezifische Wachstumsrate. (b) Relative Elektronentransferrate.

Abbildung 4.2.: (a) Lichtkinetik von C. reinhardtii CC1860, aufgenommen in Mini-Plattenreaktoren
bei einem CO,-Partialdruck von 5 % des Gesamtdrucks. (b) Relative Elektronentransferrate von C.
reinhardtii () CC1860 und dem (M) Wildtyp WT 11-32 b bei einem CO,-Partialdruck von 2,5 % des

Gesamtdrucks.

Der Organismus CC1860 erreicht seine maximale Wachstumsrate bei einer Lichtintensitéit
von ca. I = 150 pE/(m2s). Eine Lichtinhibierung kann bis zu einer Lichtintensitit von ca.
I =700 pE/(m?s) ausgeschlossen werden. Bei der Aufnahme der Wachstumsrate in den Mini-
Plattenreaktoren wird die Wachstumsrate des gesamten Organismus betrachtet. Dies schlief3t
das Photosystem fiir die Energieumwandlung und die enzymatischen Schritte zur Kohlenstoft-
fixierung ein. Erginzend hierzu wurde mittels PAM-Analytik die alleinige Abhingigkeit des
Photosystems von der Lichtintensitét betrachtet. Hierzu wurde die photosynthetische Aktivitit
(YII) des Organismus bei verschiedenen Lichtintensititen bestimmt (s. Abschnitt 3.4.6) und
die Elektronentransferrate ETR berechnet (Gleichung 2.10). Abbildung 4.2b zeigt die Licht-
kurve fiir den Organismus C. reinhardtii CC1860 und den Wildtyp WT 11-32 b. Die Algen
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wurden einer Kultivierung im Riihrkessel (Lichtintensitdt von I = 320 puE/(m?s) am Licht-
gleichverteilungspunkt) entnommen. Die Kinetik des Photosystems von CC1860 ist oberhalb
einer Lichtintensitét von ca. 415 pE/(m?s) maximal. Das Photosystem séttigt somit bei hoheren
Lichtintensitédten als die Wachstumsrate des Gesamtorganismus ab. Eine Lichtinhibierung des
Photosystems von CC1860 liegt ab einer Intensitdt von 1200 pE/(m?s) vor. Insgesamt ist die
relative Elektronentransportrate geringer als die der Wildtypalge WT 11-32 b. Dieses Ergebnis
ist konsistent mit der maximal erreichbaren spezifischen Wachstumsrate der Wildtypalge von
tiber u =2 1/d (s. Abbildung 4.1).

4.1.4. Abhangigkeit der Wachstumsrate vom O»-Partialdruck

Wie in Abschnitt 2.1.1 gezeigt, sind die Carboxylierungs- und Oxygenierungsreaktion der
RubisCO abhingig von dem O,- und CO;-Partialdruck im Medium. Fiir die Betrachtung
der Kinetik der aufgereinigten RuBisCO sind in der Literatur Experimente mit sehr hohen
Sauerstoffanteilen beschrieben. Neben der Beeinflussung der RuBisCO-Reaktion haben hohe
O,-Partialdriicke noch weitere Auswirkungen auf den Gesamtorganismus, z.B. die Bildung
von Sauerstoffradikalen. Fiir verschiedene Griinalgen sind in der Literatur maximale Konzen-
trationen zwischen 60 % [144] und 95 % [145] beschrieben. Die beschriebenen Sauerstoff-
Kinetiken wurden mit Wildtypalgen erstellt, welche aktiv CO, im Zellinneren anreichern kon-
nen. Die aktive CO, Aufnahme veridndert das Verhiltnis von CO, zu O, im Zellinneren. Um
den vitalen Bereich des Organismus C. reinhardtii CC1860 zu ermitteln, wurde eine pO,-
Kinetik im Riihrkessel im Turbidostat-Modus angefertigt. Der experimentelle Aufbau wird
in Abschnitt 3.2.3 beschrieben. Die Lichtintensitit betrug Iy = 288 uE/(m?s) im Lichtgleich-
verteilungspunkt. Eine Betrachtung der RuBisCO-Kinetik zeigt, dass ein CO,-Partialdruck
von 2 % des Gesamtdrucks ausreicht, um auch bei hohem O,-Partialdruck (bis zu 98% des
Gesamtdrucks) eine Carboxylierung von r¢/r¢ mae, von iiber 95 % zu erreichen. In dem Ex-
periment wurde ein CO,-Partialdruck von minimal 2 % des Gesamtdrucks vorgelegt. Der O,-
Partialdruck wurde aufsteigend variiert. Der Prozessverlauf ist in Abbildung B.1 abgebildet.
Abbildung B.2 gibt die berechneten Wachstumsraten in Abhéngigkeit vom Sauerstoffanteil
wieder.

Die pO;,-Kinetik ergibt bei einem O,-Partialdruck von 40 % des Gesamtdrucks eine maximale
spezifische Wachstumsrate von 0,9 1/d. Der Vergleich mit der in Abbildung 4.2 aufgenomme-
nen Lichtkinetik zeigt, dass die Algen bei der eingestellten Lichtintensitit von 288 puE/(m?s)
nicht die maximale spezifische Wachstumsrate erreichen (s. Abbildung 4.2a). Dies ist auf eine
Lichtlimitierung zuriickzufiihren, nicht auf den O,-Partialdruck (s. Abschnitt 5.4). Eine Ab-
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nahme der Wachstumsrate ist ab einem Sauerstoffanteil von 70 % zu beobachten. Sie erreicht
ab einem Sauerstoffanteil von 90 % ein Wachstum von Null. Die genaue Betrachtung der
zeitlich abgeleiteten Mediumflussrate zeigt eine kontinuierliche Abnahme der Wachstumsrate
(u = D fiir dex/dt = 0) bei Sauerstoffanteilen von iiber 70 %. Die kontinuierliche Abnahme
der Wachstumsrate ist auf eine Schidigung des Gesamtorganismus zuriickzufiihren. Die En-
zymkinetik der reinen RuBisCO lieBe eine sofortige Anderung der Wachstumsrate erwarten
(s. Gleichung 2.3 bzw. 2.4). Auch eine Erhohung des CO,-Partialdrucks verdndert die Abnah-
me der spezifischen Wachstumsrate bei hohem O,-Partialdruck nicht. Es kann somit von einer
Schidigung des Gesamtorganismus durch einen O,-Partialdruck oberhalb von ca. 70 % des

Gesamtdrucks ausgegangen werden.

4.2. Glycolatproduktion in kurzzeitigen
Batch-Experimenten

Die Glycolatexkretion der CCM-Mutante C. reinhardtii CC1860 wurde in kurzzeitigen Mini-
Plattenreaktoren untersucht. Dieser Reaktortyp ist gut parallelisierbar und weist eine geringe
Riistzeit auf. Die Mess- und Regelungstechnik in dem Aufbau der parallelisierten Plattenre-
aktoren ist jedoch sehr begrenzt. Die Temperatur ist iiber einen Thermoschrank regelbar, nicht
jedoch pH, pCO; oder pO,. Es konnen nur Offline-Messungen durchgefiihrt werden. Fiir die
Validierung des Prozesses wurde ein Mini-Plattenreaktor mit hoheren mess- und regelungs-
technischen Moglichkeiten konzipiert (siehe Abschnitt 3.2.2). Dieser Reaktor ist zwar nicht
parallelisierbar, erlaubt jedoch die Online-Messung von pH, Gaspartialdriicken in Fliissigkeit
und im Abgas sowie der Fluoreszenz mittels PAM-Sonde. Die Zielsetzung der Experimen-
te war die kurzzeitige Untersuchung der Wachstums- und Glycolatproduktionsrate einer an
hohe CO,-Partialdriicke adaptierten Alge durch Anderung des CO,- und O,-Partialdrucks. In
diesem Abschnitt wird das System charakterisiert und die Aussagefdhigkeit der Erkenntnisse
aus den Mini-Plattenreaktor-Experimenten validiert. Im Weiteren werden die Ergebnisse zum
Wachstum und zur Glycolatproduktion bei unterschiedlichen CO,-Partialdriicken vorgestellt.
Die Methodik der Mini-Plattenreaktor-Experimente fiihrt Abschnitt 3.2.2 aus.
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4.2.1. Glycolatproduktion in einem Mini-Plattenreaktor mit
Online-Messtechnik zur Prozessvalidierung

Wie in Abschnitt 3.2.2 beschrieben, wurde ein Mini-Plattenreaktor angefertigt, dessen Aufbau
es erlaubt, ihn auBlerhalb des Brutschranks temperaturreguliert zu betreiben. So sind Online-
Messungen in einem groBeren Ausmall moglich. In den folgenden Abbildungen ist der zeitli-
che Verlauf des Partialdrucks von CO,; in Zu- und Abgas sowie in Losung aufgetragen. Wei-
tere MessgroBen sind pH und photosynthetische Aktivitdt (YII) sowie die Konzentrationen
von Biomasse und Glycolat. Bei der Prozesszeit PZ = 0 h wurde der Prozess von Wachs-
tumsbedingungen (1 % CO, im Zugas, Iy = 200 uE/(m?s)) auf Produktionsbedingungen von
Pco, = 0,192 % und von po, = 42 % des Gesamtdrucks umgestellt (siche Abbildung 4.3). Es
ist ein schnelles Abfallen des CO,-Gehalts im Abgas zu erkennen. Der Partialdruck des gelos-
ten CO, sinkt dhnlich schnell auf einen Wert von ca. 0,12 % des Gesamtdrucks ab und ndhert
sich damit dem Wert des CO,-Partialdrucks im Abgas (Abweichung 0,02 % (v/v)). Durch
den hohen Volumenstrom von 150 ml/min ist bei einem gemessenen kja von 0,18 1/min nach
Gleichung 3.9 ein Equilibrium innerhalb von 32 min zu erwarten. Die Verzdgerung von 2,5 h
kann auf die Verwendung einer verhiltnisméBig trigen pCO,-Sonde oder der trigen Einstel-
lung des Gleichgewichts zwischen HCO;™ und CO, zuriickgefiihrt werden. Bis zu einer Pro-
zesszeit von 30 h ist die CO,-Konzentration stabil. Mit der Reduktion des CO,-Partialdrucks
nimmt die Photonenausbeute (YII) in einem Zeitraum von 30 h von etwa 0,7 auf 0,4 ab (s.
Abbildung 4.4). Der pH sinkt in der Kultivierungszeit von 30 h auf einen Wert von 6,9. Die
pH-Anderung fiihrt zu einer Verschiebung des Carbonat-Gleichgewichts von HCO;3™ zu ge-
lostem CO,. Dies stellt neben dem CO, im Zugas eine weitere CO,-Quelle im Reaktor dar.
Eine Erhohung des CO,-Partialdrucks in der Fliissigphase oder des CO,-Anteils im Abgas ist
jedoch nicht erkennbar. Es sind zwei zeitliche Produktionsbereiche von Glycolat zu erkennen.
Die Glycolatproduktion liegt in dem Zeitraum zwischen O bis 22,3 h bei einer volumetrischen
Produktivitit von 5,96 mg/l/h (bestimmt mittels linearer Korrelation, s. Abbildung 4.4) bzw.
biomassespezifisch zwischen 0,13 und 0,1 g/g/d. Die Differenz in den Werten ist auf die Zu-
nahme der Biomassekonzentration zuriickzufiihren. Ab einer Prozesszeit von 22,3 h verringert
sich die Glycolatproduktionsrate auf ca. 0,04 g/g/d. In den entsprechenden Zeitraumen betragt
die volumetrische Wachstumsrate 12,53 mg/l/h bzw. 7,18 mg/l/h. Dies entspricht einer spe-
zifischen Wachstumsrate von 0,27 bis 0,20 g/g/d. Ab einer Prozesszeit von 30 h nehmen der
CO,-Partialdruck in der Losung und der im Abgas gemessene CO,-Anteil zu. Die Photonen-

ausbeute (YII) ist von diesem Zeitpunkt an stabil und betrdgt 0,4.

50



4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

8,0 = 200
-178 - 180
- 7,6 - 160
474 140
1 1 =
472 4120 ?
470 1 q100 =
] ] =
468 E 480 3
. T >
466 H60 5
| 464 40
- 6,2 - 20
0,0 T T T T T T T T 6,0 - 0

Prozesszeit / h

Abbildung 4.3.: Kurzzeit-Experiment im Mini-Plattenreaktor; Umstellung der Prozessbedingungen
bei PZ = 0 h durch Reduktion des CO,-Partialdrucks im Zugas auf 0,19 % und Erhohung des O;-
Partialdrucks auf 42 % des Gesamtdrucks. CO,-Partialdruck in (—) Zu- und (—) Abgas sowie in (—)
geloster Form, (—) pH-Wert und (M) Glycolatkonzentration.
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Abbildung 4.4.: Kurzzeit-Experiment im erweiterten Mini-Plattenreaktor (Prozesseinstellungen s. Ab-
bildung 4.3); (—) online gemessene photosynthetische Aktivitit (Y1I), () Biomassekonzentration und
(M) Glycolatkonzentration mit jeweiliger (—, —) linearer Interpolation in den Zeitbereichen von 0 bis
22,3 h und von 22,3 bis 43 h.
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4.2.2. Kurzzeitige Glycolatproduktion von C. reinhardtii CC1860

In Mini-Plattenreaktoren wurden unterschiedliche CO,-Paritaldriicke zwischen 0,3 % und
0,038 % des Gesamtdrucks eingestellt. Die Photonenflussrate betrug bei jedem Experiment
200 pE/(m2s), der Sauerstoffpartialdruck 42 % des Gesamtdrucks. Die Vorgehensweise ist
in Abschnitt 3.2.2 beschrieben. Die einzelnen zeitlichen Prozessverldufe sind in Anhang B.3
aufgefiihrt. Die relativen zeitlichen Verldufe der Biomasse- und Glycolatkonzentrationen &dh-
neln denen aus Abschnitt 4.2.1. Wie dort erldutert, sind zwei zeitliche Bereiche mit unter-
schiedlichen Bildungsraten zu erkennen. Die Bildungsrate von Glycolat und Biomasse ist di-
rekt nach der Umstellung der Prozessbedingungen zu geringerem CO,-Partialdruck hoher.
Die jeweiligen spezifischen Raten der beiden Bereiche wurden durch lineare Regression der
Glycolat- und Biomassekonzentration ermittelt. Der Schnittpunkt der beiden linearen Berei-
che, d.h. dem Zeitpunkt, zu dem die Anderung der Bildungsrate erfolgt, betrugen fiir die
CO,-Partialdriicke von 0,038 bzw. 0,1; 0,2; 0,3 % des Gesamtdrucks die Prozesszeiten von
20,49; 20,98; 24,96 bzw. 26,56 h. Die berechneten spezifischen Biomasse- und Produktbil-
dungsraten fiir die zwei Zeitraume sind in Abbildung 4.5 dargestellt. Durch die Auswertung
der Bildungsrate mittels linearer Regression und der gleichzeitigen Zunahme der Biomasse-
konzentration in diesem Zeitraum #@ndern sich die berechnete spezifische Bildungsrate von

Biomasse und Glycolat. Dargestellt sind die mittleren Bildungsraten. Die spezifische Wachs-
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(a) Spezifische Biomassebildungsrate. (b) Spezifische Glycolatbildungsrate.

Abbildung 4.5.: Spezifische Bildungsraten in Mini-Plattenreaktoren von (a) Biomasse und (b) Glycolat
im jeweils (H) ersten und (M) zweiten Zeitbereich in Abhingigkeit des CO,-Anteils im Zugas bei 42%
O3 (v/v) und einer Lichtintensitit von 200 uE/(m?s).

52



4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

tumsrate der Biomasse verringert sich von 0,02 g/g/d bei 0,3 % CO, annihernd linear mit
abnehmendem CO,-Partialdruck. In den beiden Zeitbereichen verhalten sich die Wachstums-
raten der Biomasse dhnlich. Ab einem CO,-Partialdruck von 0,3 % des Gesamtdrucks im
Zugas ist eine Glycolatexkretion messbar. Fiir den ersten Zeitbereich (Bereich 1) ist die Pro-
duktionsrate hoher und nimmt bis zu einer maximalen Produktionsrate von 14,16 - 103 g/g/d
zu. Im zweiten Zeitbereich ist die Glycolatproduktion mit maximal 2,7 - 10 g/g/h geringer.
Bei einem CO,-Partialdruck von ca. 0,15 ... 0,1 % des Gesamtdrucks erreicht die Glycolat-
produktion ein Optimum. Bei geringeren CO,-Partialdriicken nimmt die Glycolatbildung ab.
Die Carboxylierungsrate des Organismus (r4) wurde durch Beriicksichtigung der Biomasse
(mit einem Kohlenstoffanteil von ec x = 0,5 gc/gx) und Glycolat ermittelt; Die Oxygenie-
rungsrate (rgiy,.) entsprechend durch die Exkretion von Glycolat. In dem ersten Zeitbereich
wird bei einem CO,-Partialdruck von 0,1 % und 0,04 % ein Verhiltnis von Kohlenstoffassimi-
lierungsrate zu Glycolatproduktionsrate 7 4/rgy,. = 3,8 bzw. 3,5 erreicht. Dies entspricht dem
zu erwartenden Verhiltnis der RuBisCO-Parameter 7¢ 4z ZU 70 mqez (Tabelle 2.1). In dem
zweiten Zeitbereich wird ein wesentlich hoheres Verhiltnis von 74/rgy,. erreicht. Die Car-
boxylierungsrate ist hier hoher als die Oxygenierungsrate. Das Optimum im zweiten Zeitbe-
reich von ca. 0,1 % CO, bzw. cco,=3.4 - 107 liegt im Konzentrationsbereich der aufgereinigten
RuBisCO (k¢ =2,9 - 107).

4.3. Glycolatproduktion in quasistationarem Zustand

4.3.1. Entwicklung einer Methodik zur Aufnahme einer
pCO,/p0O,-Kinetik unter konstanten Lichtbedingungen

Fiir eine Bestimmung der quasistationdren Wachstums- und Glycolatproduktionsraten in Ab-
hingigkeit vom O;- und CO,-Partialdruck unter definierten Lichtbedingungen wurde ein Riihr-
kesselreaktor im Turbidostat-Betrieb etabliert. Das Turbidostat-System wurde so ausgelegt,
dass die Lichtintensitit iiber den Reaktorquerschnitt bestmoglich konstant war und somit eine
definierte Beleuchtung der Algen iiber die gesamte Prozesszeit gewéihrleistet war (s. Abschnitt
3.2.3). So konnte die Wachstums- und Glycolatproduktionsrate bei verschiedenen Gaspartial-
driicken unabhéngig von der Beleuchtung betrachtet werden. Der experimentelle Aufbau des
Reaktors, die Charakterisierung des Lichtprofils und die Auslegung der Regelung der opti-
schen Dichte werden néher in 3.2.3 beschrieben. Tabelle 4.2 fiihrt die experimentellen Pa-

rameter der Kultivierungen auf. Die sphérische Photonenflussrate gibt die Lichtintensitéit im
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Lichtgleichverteilungspunkt an (s. Abschnitt 3.2.3). Der Wert des planaren Sensors ist die
gemessene Photonenflussrate des LED-Mantels. Im Folgenden wird die Auswertung fiir die
Bestimmung der Glycolat- und Biomasseproduktion am Beispiel des Experiments CCM3 be-
schrieben. Die Ergebnisse der Experimente im Turbidostat-Betrieb werden zusammenfassend
in Abschnitt 4.3.2 dargestellt.

Abbildung 4.6 zeigt die online gemessenen Daten der optischen Dichte und der Partialdriicke

Tabelle 4.2.: Auflistung der experimentellen Einstellungen der Experimente im Turbidostat. Der pco,-
variierte in den einzelnen Experimenten zwischen 0,038 und 2,7 % des Gesamtdrucks. Die gemessene
Lichtintensitét des sparischen Sensors ist abhingig von OD, Chlorophyllgehalt und Position in Reaktor.
Die Experimente CCM3, CCM4 und EZA werden im Folgenden zusammenfassend als Experimente
bei 340 uE/(m2s) bezeichnet.

. Photonenflussrate Photonenflussrate
Experiment | po,/Pges
(sphérischer Sensor) (planarer Sensor)
in % in uE/(m?s) in pE/(m?s)
CCM2 21 147,2 114,5
CCM3 42 347,3 2389
CCM4 16 347,6 2489
EZA 42 bis 45 317,7 2194

von CO, und O, im Zu- sowie im Abgas. Der Partialdruck von O, wurde iiber den Prozess-
verlauf gemessen und iiber diesen, wie in Abschnitt 3.5.3 beschrieben, der Anteil von O,
im Zugas geregelt. In diesem Beispielprozess erfolgte die Regelung des O,-Partialdrucks auf
42 % des Gesamtdrucks. Bis auf den Zeitraum von 106 h bis 167 h konnte der O,-Partialdruck
konstant durch den Regler eingestellt werden. Grund fiir die Abweichung in dem Zeitraum
zwischen 106 h und 167 h war die Begrenzung des O,-Anteils im Zugas auf einen Maxi-
malwert. Eine Korrektur dieses maximal einstellbaren Anteils von O, erfolgte zum Zeitpunkt
von 167 h. Uber den Prozessverlauf wurde der CO,-Anteil in der Zuluft stufenweise verrin-
gert und jeweils bis zum Erreichen des jeweiligen quasistationdren Gleichgewichts gehalten.
Der CO;-Anteil im Abgas wurde zur Bestimmung des CO,-Partialdrucks im Reaktor ver-
wendet. In Abbildung 4.7 sind neben dem CO,-Partialdruck auch die Flussrate des Mediums,
berechnet aus der Anderung des Waagensignals, und die Glycolatkonzentration im Medium
abgebildet. Aus den Konzentrationen und der Verdiinnungsrate wurden Glycolat- und Bio-
massebildungsraten nach Gleichung 3.7 bei konstantem Partialdruck berechnet. Ein Einfluss

des CO,-Partialdrucks auf die Verdiinnungsrate ist direkt bei Anderung der Gasmischung, wie
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4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

fiir eine Enzymkinetik zu erwarten, erkennbar. Nach Umstellung der Prozessparameter geht
das Reaktorsystem hinsichtlich der Verdiinnungsrate und der Gaszusammensetzung wieder
in einen quasistationiren Betrieb iiber. Lingerfristige Anderungen etwa durch eine Anpas-
sung des Metabolismus sind aus der Verdiinnungsrate nicht erkennbar. Ab einer Prozesszeit
von ca. 100 h nimmt der Medienstrom signifikant ab. Zu diesem Zeitpunkt wurde ein CO,-
Partialdruck von 0,4 % des Gesamtdrucks eingestellt; dies fithrt zu einer Verringerung der spe-
zifischen Wachstumsrate. Wegen der verringerten Photosyntheseleistung muss der O,-Anteil
im Zugas erhoht werden, um den O,-Partialdruck konstant zu halten. Die Auswirkung der
Reduktion des CO,-Partialdrucks auf den Stédrke- und Chlorophyllanteil der Alge sowie ih-
rer Fluoreszenz sind in Abbildung 4.8 dargestellt. Bei Absenken des CO,-Setpoints reagiert
die Alge mit einer Verringerung des spezifischen Chlorophyll- und Stidrkegehalts. Der Chlo-
rophyllgehalt wie auch die photosynthetische Aktivitidt der dunkeladaptierten Zelle nehmen
kontinuierlich ab. Beides deutet auf eine Verminderung der maximalen Photosyntheseleistung
und damit auf einen geringeren Energiebedarf der Zellen hin. Die photosynthetische Aktivitit
der beleuchteten Alge (YII), bestimmt nach der Methodik in Abschnitt 3.4.6, nimmt jeweils
nach Umstellung der Prozessbedingungen einen stationdren Wert an. Die Glycolatkonzentra-
tion nimmt ab einer Prozesszeit von 200 h zu; hier betridgt der CO,-Anteil im Medium 0,2 %.
Bei diesem CO,-Partialdruck ist zudem eine Verringerung des Stirkeanteils von 0,6 auf 0,4
g/g iiber den Prozesszeitraum von 200 bis 260 h zu beobachten. Der geringere Anteil von 0,4
g/g ist iiber die weitere Prozesszeit konstant. Bei einem CO,-Partialdruck von 0,129 % des
Gesamtdrucks ist die Verdiinnungsrate D des Reaktors gleich Null. Von diesem Zeitpunkt an

nimmt die iiber die optische Dichte ermittelte Biomassekonzentration ab (s. Abbildung 4.6).

4.3.2. pCO,-/pO2-Kinetik von C. reinhardtii CC1860

Bereits in den Mini-Plattenreaktoren konnte die Mdoglichkeit der Glycolatproduktion mit der
CCM-Mutante C. reinhardtii CC1860 gezeigt werden (s. Abschnitt 4.2.2). Die Prozessfiih-
rung in den Mini-Plattenreaktoren lédsst jedoch nur bedingt belastbare Aussagen iiber die spe-
zifischen Biomasse- und Glycolatproduktionsraten zu. Zum einen ist der pH-Wert nicht ge-
regelt, wodurch das HCO; -CO,-Gleichgewicht verschoben wird und die Konzentration von
gelostem CO, und Hydrogencarbonat variiert. Des Weiteren ist das Lichtprofil in den mit
200 puE/(m?s) beleuchteten Reaktoren bei 1 g/l Biomasse nicht homogen. Dies beeinflusst die
Differenzierung zwischen der Kinetik der RuBisCO und des Photosystems. Uberlagerte Effek-
te resultieren auch aus der Anderung der Zellzusammensetzung und der Induktion von Stoff-

wechselwegen. Durch die Batch-Experimente kann der Bereich, in dem Glycolat produziert

55



4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

L] I L] I L] I L] I L] I L] I L] I- 48
< 46
- 44
E 42 ¢
g 0y
D 38
< = C
~ Q
S 4 _g
E 3 8
° 5
[ 2 A~
o
1
L] I L] I O

' 1
0 50 100 150 200 250 300 350

Prozesszeit / h

Abbildung 4.6.: Prozessparameter von Experiment CCM3: Partialdruck von O; in (—) Zugas und (—)
Abgas sowie fiir CO, fiir (—) Zugas und (—) Abgas; (—) online ermittelte optische Dichte und (H)
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Abbildung 4.7.: Prozessparameter von Experiment CCM3: (—) Volumenflussrate des Mediums, (H)
Glycolatkonzentration und (—) Partialdruck von CO; analog zu anderen Abbildungen.

56



4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

= 0,02
on 7 on
e e
= =
Rt v:
: q001 O
4 Q
B 2
7 <

0,0 T T T T T T T T T T T O - 0,00

T T T
0 50 100 150 200 250 300 350

Prozesszeit / h

Abbildung 4.8.: Eigenschaften der Alge iiber die Prozesszeit von Experiment CCM3: (M) spezifischer
Starkeanteil und (M) spezifischer Chlorophyllanteil, (V) YII bestimmt bei 347 uE/(m2s) und (V) YII
bestimmt bei 8 uE/(m?s) und (—) Partialdruck von CO, analog zu anderen Abbildungen.

wird, eingegrenzt werden. Die Genauigkeit der Ergebnisse ist fiir eine strukturierte Prozess-
auslegung und Modellierung jedoch unzureichend. Fiir die Bestimmung der Biomassebildung
im quasistationdren Zustand des Organismus sind Batch-Experimente in ungeregelten Mini-
Plattenreaktoren nicht geeignet. Die Abhingigkeit der Bildungskinetik von Biomasse und Gly-
colat wurde aus diesen Griinden in einem Modellreaktor im Turbidostat-Betrieb untersucht (s.
Abschnitt 4.3.1). In den Experimenten CCM3 und CCM4 wurden O,-Partialdriicke von 16
und 42 % des Gesamtdrucks eingestellt. Die Lichtintensitét betrug bei beiden Experimenten
im Lichtgleichverteilungspunkt des Reaktors 347 uE/(m?s). Dieser Wert liegt nach der in Ab-
schnitt 4.1.3 bestimmten Lichtkinetik im lichtgesittigten Bereich des Biomassewachstums.
Die Experimente waren darauf ausgerichtet, die Prozessbedingungen fiir die Glycolatbildung
zu optimieren und die Kapazitit der Glycolatproduktion zu ermitteln. Die Auswertung der
Bildungsraten entsprach dem in Abschnitt 4.3.1 beschriebenen Vorgehen.

Die ermittelten spezifischen Biomasse- und Glycolatbildungsraten bei einem O,-Partialdruck
von 16 bzw. 42 % sind in Abbildung 4.9 als Funktion des CO,-Partialdrucks aufgetragen.
Die genauen Werte des O,- und CO,-Anteils sowie der berechneten Wachstums- und Glyco-
latbildungsraten sind in der Tabelle B.1 angegeben. Bei einem CO,-Anteil von iiber 0,8 %
betridgt in beiden Experimenten die maximale bestimmte spezifische Wachstumsrate einem
Wert von pn.x = 1,44 g/g/d. Dieser Wert ist 15 % hoher im Vergleich zu dem bei der Auf-

nahme der Wachstumsrate in den Mini-Plattenreaktoren (Umax, Miniplate = 1,25 1/d; s. Lichtki-
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Abbildung 4.9.: CO,-abhingige Kinetik der Wachstums- und Glycolatexkretionsrate von C. reinhard-
tii CC1860 bei einem O,-Partialdruck von () 16 % bzw. (B) 42 % des Gesamtdrucks. Die Raten wur-
den bei einer Lichtintensitédt von 347 uE/(m2s) im Turbidostatbetrieb des Modellreaktors aufgenommen
(CCM3 und CCM4).

netik in Abschnitt 4.1.3). Das nicht konstante Lichtprofil in dem Mini-Plattenreaktor kann
zu einer Unterschitzung der maximalen Wachstumsrate fithren. Unterhalb eines CO, Parti-
aldrucks von 0,75 % des Gesamtdrucks nimmt die Wachstumsrate ab. Hierbei ist die Ab-
nahme abhiéngig von dem herrschenden O,-Partialdruck. Eine Erhthung des O,-Partialdrucks
von 16 % auf 42 % des Gesamtdrucks fiihrt zu einer Verschiebung der Wachstumskinetik
zu geringeren CO,-Anteilen. Eine Auftragung der Carboxylierungsrate r 4, berechnet aus der
Assimilierungsrate von Kohlenstoff in Biomasse (mit ec x = 0,5 gc/gx) und Glycolat, iiber
das Partialdruckverhiltnis pO,/pCO; in Abbildung 4.10 zeigt, dass die Carboxylierungsrate
bei einem gleichen Partialdruckverhiltnis die gleichen Werte annimmt. Unterhalb eines CO,-
Partialdrucks von ca. 0,12 % des Gesamtdrucks nimmt bei 42 % O, die Wachstumsrate einen
Wert von p =0 1/d an. Fiir einen O,-Partialdruck von 21 % des Gesamtdrucks liegt der Wert in
einem dhnlichen Bereich. Glycolat wird bei einem O,-Partialdruck von 42 % und einem CO,-
Partialdruck unter 0,25 % des Gesamtdrucks gebildet. Hierbei ist zu beachten, dass Glycolat
erst zuverldssig nachgewiesen werden kann, wenn dessen Konzentration etwa 1 mg/l iiber-
steigt. Die Produktion von Glycolat weist einen sehr steilen schmalen Peak in dem Bereich
zwischen 0,1 und 0,2 % CO, des Gesamtdrucks auf. Die maximale Rate betrdgt bei einem
O,-Partialdruck von 42 % des Gesamtdrucks ¢, = 0,085 g/g/d. Bei dem geringeren O,-

Partialdruck von 16 % des Gesamtdrucks ist die Rate um etwa ein Fiinftel geringer. Betragen
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die CO,-Partialdriicke weniger als 0,1 % des Gesamtdrucks, so ist keine Glycolatproduktion
mehr nachweisbar. Diese Abnahme der Glycolatproduktionsrate ist der verminderten Carbox-

ylierungsreaktion zuzuschreiben.
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Abbildung 4.10.: Kohlenstoffassimilierungsrate als Funktion des Konzentrationsverhiltnisses
co,/pco,. Experimente (ll) CCM2, (V) CCM3 und (l) CCM4) bei einem O,-Partialdruck von 21 %
(im RuBisCO-limitierten Bereich), 42 % und 16 % des Gesamtdrucks.

4.3.3. Energetische Betrachtung des Einflusses des CO,- und
O,-Partialdrucks auf den Gesamtorganismus

Die Bildung von Glycolat und Biomasse ist sowohl abhingig von der Kinetik der RuBisCO
und damit vom O;- und CO,-Partialdruck als auch von der Kinetik des Photosystems und
damit von der zur Verfiigung stehenden Lichtenergie. Die Betrachtung des Lichteinflusses er-
folgte auf zwei Weisen. Zum einen wurde ein Experiment im Turbidostaten bei Lichtlimitie-
rung durchgefiihrt (CCM2, s. Tabelle 4.2). Die aus diesem Experiment ermittelten Wachstums-
und Glycolatbildungsraten sind mit den Ergebnissen aus Abschnitt 4.3.2 vergleichbar. Weiter-
hin erfolgte fiir die jeweiligen Experimente eine Bilanzierung der Photonen in photochemi-
sches und nichtphotochemisches Quenchen. Hierzu wurde die photosynthetische Aktivitét der
Algen wihrend des Prozesses gemessen. Da eine Online-Bestimmung der maximalen Fluores-
zenz in dem Riihrkessel nicht moglich war, wurden die Lichtkinetiken offline aufgenommen
(beschrieben in Abschnitt 3.4.6). Zudem wurde der dunkeladaptierte Zustand des Photosys-

tems bestimmt.
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Die Abhingigkeit der Wachstumsrate bei 147 puE/(m?s) und 347 pE/(m2s) von dem CO,-
Partialdruck ist in Abbildung 4.11a dargestellt. Die O,-Partialdriicke von 16 bzw. 21 % des
Gesamtdrucks variieren leicht. Unter Annahme der Literaturdaten aus Tabelle 2.1 lédsst sich
die Auswirkung der unterschiedlichen O,-Partialdriicke abschitzen. Die Auswirkung auf die
Carboxylierungsrate bedingt durch die Anderung des O,-Partialdrucks liegt im betrachteten
CO,-Partialdrucksbereich bei unter 4 %. Die zwei Experimente sind somit sehr gut vergleich-

bar. Eine Betrachtung der Wachstumsrate bei geringerer Lichtintensitét zeigt, dass die spezifi-
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Abbildung 4.11.: CO,-Kinetik der spezifischen Wachstums- und Glycolatbildungsrate von C. rein-
hardtii CC1860 bei (H) 347 bzw. (M) 147 uE/(m?s). Die Raten wurden aufgenommen bei dem O,-
Partialdruck von 16 % bzw. 21 % des Gesamtdrucks im Turbidostat-Betrieb.

schen Bildungsraten bei CO,-Partialdriicken unter 0,25 % gleich denen bei hoherer Lichtinten-
sitdt sind. Fiir die jeweiligen Wachstumsraten steht also geniigend Energie zur Verfiigung. Bei
CO,-Partialdriicken iiber ca. 0,7% des Gesamtdrucks werden maximale Wachstumsraten von
1,05 1/d im Experiment bei 147 uE/(m?s) erreicht. Diese Wachstumsrate ist deutlich niedriger
als die bei der hoheren Lichtintensitidt von 347 uE/(m2s) gemessenen. Bei einer Lichtintensi-
tiat von 147 pE/(m?s) ist der Organismus somit energetisch limitiert. In dem Plateau-Bereich,
bei dem das Wachstum nicht in Folge der geringen CO,-Partialdriicke reduziert war, wur-
de der Ausbeutekoeffizient fiir die Biomassebildung bezogen auf die Photonenflussrate be-
stimmt (s. Photonenflussrate planarer Photonenflusssensor Tabelle 4.2). Die in den Reaktor
eingetragen Photonen wurden nach Gleichung 5.15 bestimmt. Der Ausbeutekoeffizient, bezo-
gen auf die gesamte Photonenflussrate, betrigt Yy pp, = 0,91 gx/molppeon fiir das Experiment

bei 147 pE/(m?2s). Fiir das lichtgesittigte Experiment betrigt der Photonenausbeutekoeffizient
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0,358 gx/molppy, fiir die CCM-Mutante und 0,595 gx/molppo, fiir die Wildtypalge. Es wird
bei hoher Lichtintensitéit erwartungsgemal ein groBerer Anteil an Photonen durch Fluoreszenz
dissipiert. Fiir den Wildtyp wurde bei gleicher Lichtintensitit ein hoherer Ausbeutekoeffizient

ermittelt (s. Tabelle 4.3). Der Anteil der als Fluoreszenz abgestrahlten Photonen und der pro-

Tabelle 4.3.: Werte der Lichtintensitit, der maximalen Wachstumsrate p, der Photonenausbeuten Yy pj,
und der photosynthetischen Aktivitit YII im lichtlimitierten sowie lichtgesittigten Bereich fiir die Wild-
typalge WT 11-32b und die CCM-Mutante CC1860

Organismus | Lichtintensitit spez. Wachstumsrate Yx pn YII
in uE/(m?2s) in 1/d in gx/molpy,
CC1860 147,2 1,05 0,908 0,520
CC1860 347 1,44 0,358 0,280
WT 11-32b 320 2,05 0,595 0,400

zessierten Photonen wurde entsprechend der Methode in Abschnitt 3.4.6 mit der PAM-Sonde
gemessen und die ETR nach Gleichung 2.10 berechnet. In Abbildung 4.12a sind die relativen
gemessenen Elektronentransportraten fiir verschiedene CO,-Partialdriicke im quasistationiren
Zustand als Funktion der einstrahlenden Lichtintensitidt dargestellt. Die ETR steigt mit zuneh-
mender Lichtintensitit linear an und nimmt ab einer Lichtintensitit im Bereich von 300 bis
400 pE/(m?s) einen konstanten Wert an. Die Elektronentransferrate geht damit deutlich spiter
in den gesdttigten Zustand liber als die aufgenommene Wachstumskinetik (Abschnitt 4.1.3).
Diese spitere Sittigung der ETR, verglichen mit der Wachstumskinetik, ist bei Algen im licht-
gesittigten Bereich u.a. durch linearen Elektronentransport und durch die Mehler-Reaktion zu
erkldren [73]. Bei hohen Lichtintensitdten von iiber 1000 uE/(m?s) sinkt die ETR wieder unter
den jeweiligen maximalen Plateauwert ab. Der Organismus wird hier durch Photoinhibition
geschidigt. Mit geringerem CO,-Partialdruck nimmt auch die Elektronentransportrate (ETR)
ab, d.h. der Anteil an Fluoreszenz nimmt zu. In Abbildung 4.12b ist die iiber Fluoreszenz er-
mittelte Photonenausbeute (YII) bei der im Reaktor herrschenden Lichtintensitit als Funktion
des CO,-Partialdrucks dargestellt. Die Bestimmung des Werts von YII erfolgte hierbei durch
die Interpolation der Lichtkurve auf die im Reaktor eingestellte Lichtintensitét (in diesem Fall
Iy = 320 bzw. 347 uE/(m?s)). Aullerdem ist die bei diesen Partialdriicken bestimmte spezifi-
sche Wachstumsrate dargestellt. Sowohl YII als auch die Wachstumsrate erreichen bei CO,-
Partialdriicken von iiber 0,75 % einen maximalen Wert. Eine Erh6hung des CO,-Partialdrucks
fiihrt zu keiner weiteren Erhohung von p oder YII. Bei geringeren CO,-Partialdriicken neh-

men die Werte der Wachstumsrate und von YII ab. Diese Abnahme von YII korreliert mit der
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Reduktion der spezifischen Wachstumsrate u (s. Abbildung 4.12b). Bei sehr geringem CO,-
Partialdruck gibt es Diskrepanzen zwischen stofflicher und energetischer Betrachtung. Die
Wachstumsrate erreicht, wie in Kapitel 4.3.2 gezeigt, ab einem CO,-Partialdruck von 0,12 %
des Gesamtdrucks einen Wert von u = 0 1/d; die aus YII berechnete ETR hingegen betrigt
11,5 ymol/(m?s).
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Abbildung 4.12.: ETR bzw. YII sowie Wachstumsrate von C. reinhardtii CC1860 bei verschiedenen
CO,-Partialdriicken und Lichtintensititen (po,/pges = 42 %). (a) ETR, bestimmt iiber die gemessene
Fluoreszenz bei () 2,31 %, (M) 0,40 %, (™) 0,26 %, (W) 0,16 %, (M) 0,07 % CO,. (b) Photosyntheti-
sche Ausbeute (YII) bei (V) 347 uE/(m2s) und (V) 8 uE/(m?2s) in Abhiingigkeit des CO,-Partialdrucks
sowie die (H) spezifische Wachstumsrate bei 347 (UE/m?2s).

4.3.4. pCO2-/pO2-Kinetik der CCM-Mutante bei Zusatz des
Hemmstoffs Ethoxyzolamid

Die bei einem O,-Partialdruck von 42 % des Gesamtdrucks gemessenen spezifischen Glyco-
latbildungsraten (s. Abschnitt 4.3.2) erreichten nicht die nach Literatur zu erwartenden Werte
VON 7'0 maz = 1/3,7 - ¢ mas [44]. Wird die maximale spezifische Wachstums- und Glycolatbil-
dungsrate in erster Niherung fiir die Berechnung der spezifischen Kohlenstoffassimilierungs-
rate r4 herangezogen, so liegt das Verhiltnis zu der maximal beobachteten Oxygenierungs-
rate durch Glycolatexkretion (rgiyc) bei rgiy/ra =1/94. Zudem setzt die Glycolatprodukti-
on bei sehr viel geringeren CO,-Partialdriicken ein, als die Kinetik der RuBisCO erwarten
lasst (s. Abbildung 2.4b). Erhohte Glycolatexkretionsraten wurden in der Literatur bei Zugabe
des Sulfonamids Ethoxyzolamid (EZA) beobachtet [146, 147, 148]. EZA kann im Gegen-

satz zu anderen Hemmstoffen, wie etwa Isoniazid, {iber ldngere Zeitraume eingesetzt werden
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(personliche Kommunikation A. Giinther). Die Loslichkeit von EZA betrigt 40 mg/l. Wegen
dieser geringen Wasserloslichkeit erfolgte zudem die Zugabe von DMSO zu einem Anteil
von 0,1 % v/v (DMSO in Wasser) [149]. Die Bestimmung der Wachstums- und Glycolat-
bildungsrate erfolgten in dem Modellreaktor im Turbidostat-Modus bei den gleichen wie in
Abschnitt 4.3.1 beschrieben Prozessbedingungen mit Zusatz von 56,8 mg/l EZA (entsprechen
220 umol/l). Abbildung 4.13 zeigt einen Vergleich der Glycolat- und Biomassebildungsraten
bei einer Lichtintensitit von 317 bzw. 347 pE/(m?s) und einem O,-Partialdruck von 42 bzw.
45 % des Gesamtdrucks mit bzw. ohne Zugabe von EZA (Experimente CCM3 und EZA).
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Abbildung 4.13.: CO,-Kinetik der spezifischen Wachstumsrate und Glycolatproduktion () mit (Ex-
periment CCM3) und (M) ohne (Experiment EZA) den Zusatz von Ethoxyzolamid (EZA) unter licht-
gesittigten Bedingungen (317 bzw. 347 pE/(m2s)) und bei einem O,-Partialdruck von 42 bzw. 45 %
des Gesamtdrucks.

Bei hohem CO,-Partialdruck von iiber ca. 0,75 % des Gesamtdrucks werden bei EZA-Zugabe
hohere Wachstumsraten von 1,6 1/d erreicht als im vergleichbaren Experiment ohne EZA-
Zugabe. Um festzustellen, ob DMSO oder EZA das Wachstum der Algen beeinflusst, wurden
jeweils drei Schiittelkolbenkultivierungen zur Messung der maximalen Wachstumsrate un-
ter Zusatz von DMSO, DMSO und EZA sowie einer Referenz ohne Zusitze durchgefiihrt.
Methodisch wurde analog zu der Kultivierung der Stammbhaltung vorgegangen (s. Abschnitt
3.2.1). Um Licht- und CO,-Limitierungen auszuschlieBen, wurde eine Photonenflussrate von
Iy = 350 uE/(m?s) eingestellt und der Schiittelkolben mit einem Volumenanteil von yco, =35 %
(v/v, CO, in Luft) bei 50 ml/min Gesamtvolumenstrom begast. Die maximalen Wachstumsra-

ten wurden im exponentiellen Bereich ermittelt. Sie betrugen bei einer Dreifachbestimmung
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fiir die Referenz p = 1,55 + 0,07 1/d, bei Zugabe von DMSO u = 1,55 £+ 0,12 1/d und fiir
die Kultur mit EZA und DMSO p = 1.50 = 0.01 1/d. In Schiittelkolbenexperimenten kann
ein Einfluss von EZA oder DMSO auf das Wachstum somit nicht nachgewiesen werden. Ein
Vergleich der Wachstumsraten mit und ohne EZA-Zugabe in Abbildung 4.13a zeigt ab einem
CO,-Partialdruck unterhalb von 0,75 % einen analogen Verlauf. Die Glycolatbildung ist bei
Zugabe von EZA schon ab einem CO,-Partialdruck von ca. 0,75 % des Gesamtdrucks mess-
bar. Die maximale Produktionsrate wurde, dhnlich zu den Experimenten ohne EZA, bei einem
CO,-Partialdruck von 0,21 % des Gesamtdrucks ermittelt. Die maximale spezifische Glyco-
latproduktionsrate betrdgt 0,48 bis 0,79 g/g/d bei Zugabe von EZA und ist damit im Mittel
um den Faktor 9 hoher verglichen mit der Referenz ohne EZA. Die Auftragung des Verhilt-
nisses der Kohlenstoffassimilierungsrate zur Glycolatexkretionsrate r 4/7 ¢y, in Abhidngigkeit
vom Konzentrationsverhiltnis cco,/co, ergibt mittels linearer Korrelation eine Selektivitéit von
S =78,04. Dieser Wert ist vergleichbar mit der Selektivitit der aufgereinigten RuBisCO (s.
Tabelle 2.1).

30 -

20 -

10 H -

rc/rO / mol/mol

O T I T I T
0,0 0,2 0,4 0,6

CCO2/002 / mol/mol

Abbildung 4.14.: Verhiltnis der Kohlenstoffassimilierungsrate (berechnet aus Biomasse- und Glyco-

latbildungsrate) und der Oxygenierungsrate (berechnet aus der Glycolatbildungsrate) in Abhéngigkeit
vom cco,/co,- Verhiltnis im Medium bei 42 % O,-Anteil bei der Zugabe von EZA.

64



4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

4.4. Diskussion der Ergebnisse zur Prozessauslegung
der Glycolatproduktion

4.4.1. Bewertung der Methodik zur Aufnahme einer
pCO,-/p0O,-Kinetik im quasistationarem Zustand

Die Mikroalge C. reinhardtii kann Glycolat exkretieren [150, 151, 26]. Verschiedene Arbeits-
gruppen fokussieren ihr Interesse auf ein genaueres allgemeines Verstindnis der RuBisCO und
einer Aufklidrung des Stoffwechselwegs zum Glycolatrecycling [152, 153, 154]. Neben dieser
Grundlagenforschung wurde der Ansatz Glycolat anstelle von Biomasse als Produkt zu nutzen
nur von Vilchez erforscht [155]. Fiir eine technische Nutzung von Glycolat ist eine kontinuier-
liche Produktion mit moglichst hoher Produktionsrate iiber einen moglichst langen Zeitraum
unabdingbar. Eine kontinuierliche Produktion von Glycolat iiber einen Zeitraum von wenigen
Stunden hinaus ist bisher in der Literatur nicht beschrieben. Nach diesem Zeitraum bei ge-
ringem CO,-Partialdruck bildet der Organismus Mechanismen der aktiven CO,-Anreicherung
aus. So kann der Organismus die intrazelluldre Carboxylierungsrate der RuBisCO auf einem
hohen Level halten und die Oxygenierungsreaktion mit dem resultierenden Kohlenstoff- und
Energieverlust des Glycolatrecyclings verhindern [77]. Dies sollte in dieser Arbeit beriicksich-
tigt werden; daher wurde ein Prozess zur kontinuierlichen Produktion von Glycolat mit mog-
lichst hoher Produktionsrate ausgelegt. Hierzu wurde eine Methodik entwickelt, die es ermog-
lichte die Wachstums- und Glycolatproduktionsrate eines Modellorganismus in Abhédngigkeit
vom O;- und CO,-Partialdruck im quasistationdren Gleichgewicht iiber einen beliebigen Zeit-
raum zu messen (s. Abschnitt 4.3.1). Durch die separate Kontrolle von pH-Wert und CO,-
Partialdruck werden exakt definierte Partialdriicke und Hydrogencarbonat-Konzentrationen
fiir eine Bestimmung der RuBisCO-Kinetik vorgegeben. Dies ist durch die Vorlage von Hy-
drogencarbonat als anorganische Kohlenstoffquelle, wie es in der Literatur hdufig beschrieben
wird, nicht moglich. Um den Einfluss der partialdruckabhéngigen RuBisCO-Kinetik und der
Lichtkinetik unabhéingig voneinander betrachten zu konnen, wurde der Modellreaktor iiber die
optische Dichte geregelt. Durch die zylindrische Geometrie des Reaktors ist die Aufnahme der
Kinetik bei einer genau definierten Lichtintensitét iiber den gesamten Reaktorquerschnitt mog-
lich (s. Jacobi et al [27] bzw. Abschnitt 3.2.3 fiir den Organismus C. reinhardtii CC1860). Die
Untersuchung des quasistationédren Zustands ermdglicht die separate Betrachtung und Model-
lierung der RuBisCO, weiterer Kinetiken des Organismus sowie des Photosystems (s. Ab-
schnitt 5).
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4.4.2. pCO,-/pO2-Kinetik der Wildtypalge C. reinhardtii WT 11-32b

Fiir die Untersuchung der Biomasse- und Glycolatproduktionsrate im quasistationidren Gleich-
gewicht wurde ein Organismus ausgewihlt, bei dem die Exkretion von Glycolat iiber einen
langen Zeitraum moglich ist (s. Abschnitt 4.1.1). Hierzu wurde zunichst eine pCO,/pO,-
Kinetik der Wildtypalge C. reinhardtii WT 11-32b in quasistationdrem Gleichgewicht in dem
Riihrkessel-Modellreaktor aufgenommen. Der Organismus zeigt bis zu einem minimalen CO,-
Partialdruck von 0,2 % und einem konstanten O,-Partialdruck von 42 % des Gesamtdrucks ei-
ne maximale Wachstumsrate von 2,7 1/d. Dieser Wert ist vergleichbar mit maximalen Wachs-
tumsraten, wie sie in der Literatur fiir C. reinhardtii in diesem Modellreaktor erreicht wur-
den [102]. Bei geringerem CO,-Partialdruck nimmt die Wachstumsrate sehr schnell ab. Diese
schnelle Abnahme steht im Widerspruch zu dem Verlauf der Carboxylierungsrate der reinen
RuBisCO-Kinetik (s. Abbildung 2.4). Die Carboxylierungsrate der reinen RuBisCO nimmt
im Vergleich zu der Wachstumsrate des Gesamtorganismus verhdltnisméBig langsam ab. Die
steile Abnahme der spezifischen Wachstumsrate des Wildtyps bei geringem CO,-Paritaldruck
wird durch die Betrachtung des CO,-Eintrags in den Reaktor erklédrbar. Hierzu wurde eine dif-
ferentielle Bilanz des Stoffiibergangs von Gas- zu Fliissigphase nach Gleichung 3.9 berechnet.
Zudem wurden die ein- und ausgehenden Kohlenstoffstrome integral iiber den Gesamtreaktor
ermittelt. Beide Ansitze zeigen, dass der Organismus bei geringen CO,-Partialdriicken auf-
grund eines limitierenden Kohlenstoffeintrags in den Reaktor nicht maximal wachsen kann.
Die weitere Verringerung des CO,-Zugasanteils erklirt die steile Abnahme der spezifischen
Wachstumsrate. Die Ausbildung von Kohlenstoffkonzentrierungsmechanismen (CCMs) er-
moglicht dem Organismus eine effektive intrazelluldre Anreicherung von CO,. Hierdurch ist
die Carboxylierungsrate der RuBisCO hoher, als es der CO,-Partialdruck des Mediums er-
warten ldsst. Eine Glycolatproduktion des Organismus ist iiber einen kurzen Zeitraum bei
einem CO,-Partialdruck von weniger als 0,03 % des Gesamtdrucks beobachtbar. Die spezifi-
sche Bildungsrate von unter 1 mg/g/l ist jedoch wesentlich geringer, als es das Verhiltnis der
Carboxylierungs- zu Oxygenierungsrate der aufgereinigten RuBisCO erwarten lisst (s. Tabel-
le 2.1). Die aktive Aufnahme von CO, fiihrt zu so hohen intrazelluldaren CO,-Partialdriicken,
dass die Rate der Oxygenierungsreaktion entsprechend verlangsamt wird. Zudem konnten ef-
fektive Recycling-Mechanismen das gebildete Glycolat in den Stoffwechsel der Algen zu-
riickfithren. Der Wildtyp-Organismus ist somit fiir die Auslegung eines Prozesses zur konti-

nuierlichen Produktion von Glycolat nicht geeignet.
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4.4.3. pCO,-/p0O2-Kinetik von C. reinhardtii CC1860
Charakterisierung der Alge CC1860

Um eine aktive Aufnahme von CO, oder HCOj3;™ zu verhindern wurde eine C. reinhardtii-
Mutante ausgewihlt, bei der eine oder mehrere CCMs defekt waren. Eine geeignete CCM-
Mutante mit einer verringerten Aufnahme von anorganischem Kohlenstoff wurde von Spal-
ding isoliert [87]. Diese zeigt eine wesentlich verringerte Wachstumsrate hervorgerufen durch
einen Defekt des HCOj -Transports. Dies fiihrt zu geringeren intrazelluldren CO,-Partial-
driicken im Vergleich zum Wildtyp. Auch weitere Untersuchungen zeigten, dass die ausge-
wihlte Mutante bei pH-Werten zwischen 5 und 9 nicht bei CO,-Partialdriicken auf Niveau
der Umgebungsluft (0,038 % des Gesamtdrucks) wachsen kann [88] . Die Wachstumsrate der
Alge wurde in Abhingigkeit von der Photonenflussrate in Mini-Plattenreaktoren bestimmt (s.
Abschnitt 4.1.3). Die Aufnahme einer Lichtkinetik zeigt auch fiir den CO, unlimitierten Fall
eine geringere maximale spezifische Wachstumsrate, als es fiir den Wildtyp typisch ist. Der
Organismus CC1860 erreicht in den Mini-Plattenreaktoren seine maximale spezifische Wachs-
tumsrate von u = 1,25 1/d ab einer Photonenflussrate von I, = 150 uE/(m?s). In vergleichbaren
Experimenten im Riihrkessel im Turbidostat-Betrieb wurde eine um 15 % hohere maximale
Wachstumsrate von p = 1,44 1/d bei einer Lichtintensitit von 347 pE/(m?s) im Lichtgleichver-
teilungspunkt des Reaktors nachgewiesen. Durch die Lichtabsorption in den Plattenreaktoren
bildet sich ein Lichtgradient nach Gleichung 2.11 aus. Die verringerte effektive Lichtintensitéit
fiihrt zu einer verringerten spezifischen Wachstumsrate. Die Wachstumsrate des Wildtyp WT
11-32b ist bei identischen Prozessbedingungen im Riihrkessel mit pyp.x wr 11320 = 2,7 1/d um
den Faktor 1,9 hoher als bei der CCM Mutante. Die Betrachtung des Photosystems mittels
Fluoreszenz-Messung (PAM) zeigt in Abbildung 4.2b eine Sittigung der relativen Elektro-
nentransportrate des Organismus CC1860 bei geringeren Photonenflussraten als der Wildtyp.
Der maximal erreichte Wert der ETR ist bei dem Organismus CC1860 ebenfalls geringer als
bei der Wildtypalge. Es kann somit von einer geringeren photosynthetischen Aktivitit der
Mutante ausgegangen werden. Griinde fiir die verringerte Wachstumsrate dieser Mutante wer-
den in der Literatur nicht diskutiert. Eine erhohte Fluoreszenz ist von Finazzi et al. bei Algen
mit verringerter RuBisCO-Aktivitdt beobachtet worden [75]. Auch ein Defekt des Photosys-
tems kann zu erhohter Fluoreszenz fithren [156]. Eine verringerte Wachstumsrate aufgrund
der defekten CCMs und damit durch einen limitierenden Kohlenstoff-Eintrag in die Zelle ist
denkbar [157, 77]. Auch Transportlimitierungen durch Diffusion wurden fiir hohere Pflanzen

von Ethier et al. vorgeschlagen [158]. Bei der Gro3e von Einzellern werden gemif der Theo-
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rie keine Diffusionslimitierungen erwartet [94]. Umsatzraten von Hefen, die Durchmesser von
der gleichen Groenordnung haben wie die Mikroalge C. reinhardtii, sind wesentlich hoher.
In den durchgefiihrten Experimenten sollte aufgrund des hoheren Stofftransports bei weiterer
Erhohung des CO,-Partialdrucks eine Steigerung der Wachstumsrate erreicht werden. Dies

lie sich mit den Experimenten in Abschnitt 4.3.2 nicht nachweisen.

pCO,-/pO,-Kinetik von C. reinhardtii CC1860

Fiir den Organismus C. reinhardtii CC1860 wurde die Abhingigkeit der Wachstumsrate und
der Glycolatproduktionsrate vom CO,- und O,-Partialdruck aufgenommen. Dies erfolgte bei
O,-Partialdriicken von 16 % bzw. 42 % des Gesamtdrucks und CO, Partialdriicken im Be-
reich von 0,038 bis ca. 3 % des Gesamtdrucks im Riihrkessel-Reaktor, wie in Abschnitt 4.3.1
beschrieben. So war eine Bestimmung der spezifischen Wachstumsrate und der Glycolatpro-
duktionsrate fiir die jeweiligen Partialdriicke im quasistationdren Zustand des Organismus
moglich. Die Auftragung der Wachstumsrate als Funktion des CO,-Partialdrucks zeigt fiir
beide Sauerstoffpartialdriicke einen Verlauf der Wachstumsrate, welcher auf die RuBisCO-
Kinetik zuriickfiihrbar ist. Dass von der gemessenen spezifischen Wachstumsrate auf die Car-
boxylierungsrate der RuBisCO riickgeschlossen werden kann, untermauert auch der Einfluss
des variierten O,-Partialdrucks auf die spezifische Wachstumsrate. Gleichung 2.4 beschreibt,
wie eine Anderung des O,-Partialdrucks die Carboxylierungsrate beeinflusst. In Anlehnung
an die von Laing [21] vorgeschlagene Auftragung des Verhiltnisses von Carboxylierungs-
zu Oxygenierungsrate in Abhéngigkeit des Partialdruckverhiltnisses von O, zu CO,, wurde
das Verhiltnis der Kohlenstoffassimilierungsrate in Abhéngigkeit vom Partialdruckverhiltnis
aufgetragen. Dies zeigt eine gleiche Kohlenstoffassimilierungsrate fiir das gleiche Verhilt-
nis von O, zu CO; (s. Abbildung 4.10). Entgegen der RuBisCO-Kinetik erreicht das Wachs-
tum der Alge schon bei CO,-Partialdriicken groBer Null den Wert p = 0. Dies ist auf den
Kohlenstoffbedarf der Glycolatbildung und den des Erhaltungsstoffwechsels zuriickzufiih-
ren. Dieser Partialdruck von pCO, = 0,12 % ist hoher als der Partialdruck I'*, bei dem die
spezifische Carboxylierungsrate der RuBisCO der spezifischen Rate des Kohlenstoffverlusts
durch die Oxygenierungsreaktion entspriche (s. Abschnitt 2.1.2). Grund fiir diesen héheren
CO,-Partialdruck ist die Veratmung der CH,0-Aquivalente in den Mitochondrien zur intrazel-
luldren Energiegewinnung auflerhalb des Chloroplasten [40]. Insbesondere bei den geringen
CO,-Partialdriicken, die durch die hohe Glycolatproduktionsrate im Fokus dieser Arbeit ste-
hen, darf der Erhaltungsstoffwechsel durch die Verstoffwechselung von CH,O-Aquivalenten

nicht vernachlissigt werden. Farquhar, Caemmerer und Berry schlagen daher die Erweiterung
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der RuBisCO-Kinetik um einen Respirationsterm vor [22]. Das Vorliegen einer intrazelluli-
ren Stoffwechselaktivitét trotz einer Wachstumsrate von Null zeigt auch die Messung der vom
Organismus prozessierten Photonen (Abbildung 4.12b). Hierauf wird genauer in Kapitel 5.4
eingegangen.

Die CO,-Limitierung kann bei dem gewdhlten erhohten Sauerstoff-Partialdruck ohne Schadi-
gung des Organismus iiber eine lange Prozesszeit aufrechterhalten werden. Eine Schidigung
der Zellen durch zu hohe Sauerstoff-Partialdriicke wird in der Literatur diskutiert. In eini-
gen Untersuchungen wurde eine Auswirkung auf die spezifische Wachstumsrate der Griinalge
Chlorella vulgaris durch O, erst bei einem Anteil von 95 % (v/v) nachgewiesen [145]. In
weiteren Untersuchungen wurde bei der Griinalge Neochloris oleoabundans schon bei einer
Erhohung des O,-Partialdrucks von 21 % auf 42 % des Gesamtdrucks eine um 15 % verrin-
gerte Wachstumsrate ermittelt [159]. Fiir die CCM-Mutante, die durch die verringerte aktive
CO, Aufnahme eine besondere Anfilligkeit aufweisen konnte, wurden in dieser Arbeit schi-
digende Sauerstoff-Partialdriicke im Bereich von > 70 % des Gesamtdrucks nachgewiesen (s.
Abschnitt 4.1.4). Hierbei ist von einer langsamen Schéddigung, verursacht etwa durch Sau-
erstoffradikale, auszugehen. Auch hohe CO,-Partialdriicke von 2 bis 4 % des Gesamtdrucks
konnen diese Schiadigung nicht verhindern. Nach der RuBisCO-Kinetik sollten bei diesem
CO,-Partialdruck trotz hoher O,-Partialdriicke von 98 bzw. 96 % Carboxylierungsraten von
tiber 95 % erreicht werden. Ein direkter Einfluss auf ein Enzym, wie es bei der RuBisCO-
Kinetik der Fall ist, kann ausgeschlossen werden. Somit ist die Ursache fiir eine verringerte
Wachstumsrate des Organismus kein Stress im Sinne einer Schidigung.

Die Verringerung des CO,-Partialdrucks geht mit signifikanten Anderungen im Organismus
einher. Kurzzeitige Effekte im Minuten-Bereich, die zu einer Anderung der Fluoreszenz fiih-
ren, werden schon in der Literatur beschrieben [74, 69]. Dies konnte auch in Experimenten
in dem Mini-Plattenreaktor tiber Stunden bis zur Einnahme eines neuen quasistationédren Zu-
stands nachverfolgt werden (s. Abschnitt 4.2.1). Diese Beobachtung wurde durch die Messung
der Fluoreszenz im quasistationdren Zustand fiir den jeweils eingestellten CO,-Partialdruck er-
ginzt, wobei der nichtlineare Zusammenhang zwischen ETR und Lichtintensitét beriicksich-
tigt wurde (s. Abbildung 4.12). Eine Betrachtung des Chlorophyllgehalts in den Zellen ergibt
eine kontinuierliche Reduktion des Chlorophyllanteils in dem betrachteten Prozesszeitraum.
Die Anpassungszeit ist so langsam, dass ein quasistationdrer Zustand trotz der langen Ver-
suchsdauer nicht erreicht wurde. Einher geht diese Anderung mit einer Abnahme des Stiirke-
gehalts. Ramazanov et al. beobachteten die Ausbildung einer Stirke-Hiille um den Pyrenoiden
anstelle der Verteilung in der Zelle bei einer C-Limitierung [160]. Der gesamte Kohlenhydra-

tanteil der Zelle nimmt in den hier durchgefiihrten Messungen von ca. 60 % auf ca. 40 %
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ab. Der Ausbeutekoeffizient von Stickstoff ist durch die Verringerung des CO,-Partialdrucks
nicht verdndert, wohingegen die Ausbeutekoeffizienten von Schwefel und Phosphor fiir den
limitierten Zustand hoher sind.

Zudem wurde der Einfluss des CO,- und O,-Partialdrucks auf die Glycolatexkretionsrate un-
tersucht. Es erfolgte die Anwendung des Modellansatzes der RuBisCO-Kinetik von Farquhar
[161] und ihrer in situ-Beschreibung von von Caemmerer [40] fiir die vollstindige Exkretion
von Glycolat durch die Alge (s. Abbildung 2.4b). Demnach ist eine stetige Steigerung der
Glycolatbildung in dem Organismus bei Reduktion des CO,-Partialdrucks unterhalb von 1 %
des Gesamtdrucks zu erwarten. Entgegen dieser Erwartung zeigt die Bestimmung des exkre-
tierten Glycolats einen sehr schmalen Peak bei einem Partialdruck zwischen 0,1 und 0,2 %
des Gesamtdrucks fiir die CCM-Mutante CC1860 (s. Abbildung 4.9b). Fiir das Verhiltnis der
maximalen Oxygenierungsrate der RuBisCO zu der maximalen Carboxylierungsrate wurde
von Jordan und Ogren [44] ein Faktor von 1/3,7 ermittelt (s. Tabelle 2.1). Die Glycolatexkre-
tionsrate liegt um den Faktor 9 unter dem erwarteten. Eine Induktion von Stoffwechselwe-
gen zum Recycling von Glycolat bei geringen CO,-Partialdriicken ist naheliegend und wird
in der Literatur beschrieben [162]. Die Untersuchung der Ausbildung der Stoffwechselwe-
ge von Stabenau zeigt eine Verringerung der Glycolatproduktion innerhalb von 14 h in der
Griinalge Mougeotia durch die Induktion des Glycolatrecyclings [153]. Kurzzeitige Experi-
mente in den Mini-Plattenreaktoren zeigen eine Verringerung der Exkretionsrate innerhalb
eines dhnlichen Zeitraums (s. Abbildung 4.4). Durch die Adaption an hohe CO,-Partialdriicke
werden die Stoffwechselwege von CCMs und Glycolatrecycling in diesen Experimenten bei
der Prozessumstellung auf geringe CO,-Partialdriicke nicht induziert. Die kurzen Prozesszei-
ten von ca. 40 h erlauben die Messung der Glycolatexkretion vor bzw. wihrend der Induktion
dieser Stoffwechselwege. Nach Umstellung der Prozessbedingungen von hohen auf geringe
CO,-Partialdriicke und einen O,-Partialdruck von 42 % des Gesamtdrucks zeigen die Algen
ein wesentlich hoheres Potential zur Glycolatexkretion als im quasistationdren Zustand des
Riihrkessels. Auch die Partialdriicke, bei denen die Glycolatexkretion einsetzt, sind hoher (s.
Abbildung 4.5b). Die hohe Produktionsrate kann jedoch nicht iiber lingere Zeit aufrechter-
halten werden. Die spezifische Glycolatproduktionsrate reduziert sich auf Werte wie sie auch
im quasistationdren Zustand gemessen werden. Das Potential des Glycolatrecyclings wird in
der Literatur mit ca. 5 bzw. 10 pmol/(mgcy,; , h) angegeben [57, 51]. Fiir die Umrechnung der
auf Chlorophyll bezogenen in eine biomassespezifische Rate wurde ein Chlorophyllanteil des
Organismus CC1860 von 20 mg/g in dieser Arbeit nachgewiesen (s. Abbildung 4.8). Durch
die Abnahme des Chlorophylls in den Zellen iiber lingere Zeitrdume ist ein Bezug auf die

Biomasse nur fiir einen kurzen Zeitraum moglich. Die biomassespezifische Recyclingrate be-
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tridgt somit zwischen 182,5 und 365 mggy/gx/d. Die Recyclingrate von Glycolat liegt also
im Bereich der Exkretionsrate in den Mini-Plattenreaktoren direkt nach der Umstellung der
Prozessbedingungen. Die Induktion des Stoffwechsels konnte zu der Verringerung der Ex-
kretionsrate fiihren. In der Literatur wurden mit verschiedenen Hemmstoffen hohere Glyco-
latexkretionsraten gemessen. Diese Hemmstoffe konnen verschiedene Stoffwechselwege des
Glycolatrecyclings inhibieren [163, 164, 51]. Der Zusatz ist jedoch hédufig nur iiber kurze
Zeitrdume moglich, da die Zellen sonst irreparabel geschiddigt werden. Der Inhibitor EZA
konnte erfolgreich iiber lingere Zeit eingesetzt werden (personliche Mitteilung A. Giinther).
EZA inhibiert die Kohlenstoffaufnahme des Organismus und damit die Photosynthese [165].
Durch Fluoreszenzmessungen konnte Tyrrell [149] eine um 50 % bzw. 90 % reduzierte Koh-
lenstoffaufnahme in dem Cyanobakterium Synechococcus sp. nachweisen. Moroney stellte die
Carboanhydrasen-inhibierende Wirkung von EZA in C. reinhardtii heraus [166]. Die fiir halb-
maximales Biomassewachstum benotigte HCO5;™-Konzentration erhohte sich durch den Zusatz
von EZA von 5 bzw. 0,6 umol/l auf 60 umol/1 fiir pH-Werte von 5,1 bzw. 8. Ein steigernder Ef-
fekt auf die Glycolatexkretionsrate bis zu einer Verfiinffachung der Exkretionsrate ohne EZA
wird von Jahnke beschrieben und durch Messungen von Bergman unterstiitzt [146, 147, 148].
Die Zugabe von EZA bei den quasistationidren Turbidostat-Bedingungen ermdglichte den
Nachweis hoherer Glycolatexkretionsraten der CCM-Mutante iiber lange Zeitrdume und bei
hoheren CO,-Partialdriicken im Vergleich zu der Referenz ohne Zugabe von EZA (s. Abbil-
dung 4.13b). Eine veridnderte Affinitit zu CO,, analog zu den Messungen von Moroney et
al. [166], konnte bei Vergleich der Carboxylierungsraten mit und ohne Inhibitorzusatz nicht
nachgewiesen werden (s. Abbildung 4.13a). Hingegen fiihrt der Zusatz von EZA zu einer
hoheren Wachstumsrate bei ansonsten identischen Prozessbedingungen. Auch die erhohten
Elektronentransportraten unterstreichen dies. In Schiittelkolben-Experimenten konnte dies je-
doch nicht nachgewiesen werden. Dies ist wahrscheinlich auf eine Zersetzung der verwende-
ten EZA-Losung zuriickzufithren. Uber die Biomassebildungsraten und der Glycolatexkreti-
onsrate wurde auf die intrazelluldre Oxygenierungs- und Carboxylierungsrate der RuBisCO
riickgeschlossen. Durch die Ermittlung der Sensitivitdt des Gesamtorganismus CC1860 wird
ein Vergleich mit der in der Literatur beschriebenen RuBisCO moglich (s. Abbildung 4.14).
Der Gesamtorganismus hat mit .S = 78,05 eine dhnliche Selektivitit, wie es die aufgereinigte
RuBisCO aufweist. Durch Jordan und Ogren wurde ein Wert von S = 61 bestimmt. Spitere
Bestimmungen von Uemura et al. und Zhu et al. weisen eine etwas hohere Selektivitéit von
S = 66 bzw. 70,5 (+-2,2) auf [41, 167, 168]. Durch den kombinierten Zusatz von EZA mit
einer CCM-Mutante CC1860 ist somit eine kontinuierliche Produktion von Glycolat moglich.

Eine genauere Betrachtung der spezifischen Raten in dem Organismus und der Ausbeutekoef-
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4. Auslegung eines Prozesses zur Glycolatproduktion

fizienten erfolgt bei der Modellierung des Prozesses.

Energieausbeute von CC1860 bei verschiedenen Partialdruckverhaltnissen

Aus dem Lichteintrag in den Reaktor wurde der Biomasseausbeutekoeffizient Y pj, bei ho-
hem CO,-Partialdruck berechnet (s. Tabelle 4.3). Kliphuis verfolgt mit der Aufnahme von
transmittierten Photonen durch einen Plattenreaktor ein dhnliches Ziel [S0]. Sie gibt einen
Ausbeutekoeffizienten fiir C. reinhardtii von 1,25 gx/molp, bei einer Photonenflussrate von
80 uE/(m?s) an. Speziell fiir den Organismus CC1860 wurde in dem verwendeten Riihrkessel
ein geringerer Ausbeutekoeffizient von 0,9 gx/molp, (147 pE/m2s) im lichtlimitierten, jedoch
CO,-unlimitierten Wachstum ermittelt. Eine Verringerung des Ausbeutekoeffizienten bei Er-
hohung der Lichtintensitidt wurde von Takache et al. beobachtet. Bei einer Photonenflussdichte
von 110 pE/m?2s weisen sie einen Ausbeutekoeffizienten von 1,1 gx/molp, und bei 500 pE/m?2s
einen Ausbeutekoeffizienten von 0,73 gx/molp, nach [169]. Diese Verringerung des Ausbeu-
tekoeffizienten ist durch den Bezug auf die gesamte eingestrahlte Photonenflussrate begriindet
[73]. Eine Erweiterung zu dieser Betrachtung stellt die Messung der photosynthetischen Effi-
zienz dar. Hierdurch kénnen die Photonen in prozessierte Photonen und fluoreszierte Photonen
unterschieden werden. Die Betrachtung des Photonenflusses ermoglicht eine wesentlich exak-
tere Abschitzung der Photonenausbeuten und den Bezug auf die Umsatzraten des Kohlen-
stoffs. Dies ist im Falle von Mikroalgen ansonsten nicht moglich, da der Zusammenhang zwi-
schen Kohlenstoffassimilation und Photonenbedarf im Gegensatz zu hoheren Pflanzen nicht
linear ist [73]. Werden die Ausbeutekoeffizienten des Wildtyps und der CCM-Mutante auf die
prozessierten Photonen bezogen, so reduziert sich die Diskrepanz in den Ausbeutekoeffizien-
ten von 60 % auf 15 %. Die so vorgenommene Unterteilung der eingestrahlten Photonen in
fluoreszierte und prozessierte Photonen ermoglicht die Bilanzierung des Photosystems auch
in Bereichen des kohlenstofflimitierten Wachstums und damit die Betrachtung der energeti-
schen Raten im Organismus. Die Photonenausbeute lédsst in den betrachteten Bereichen von
Lichtintensitdt und CO,-Partialdruck einen sehr guten Riickschluss auf die verringerten spe-
zifischen Raten zu. Dies wurde in dhnlicher Form auch bei hoheren Pflanzen u.a. von Ruuska

beobachtet [170]. Eine weitere energetische Bilanzierung erfolgt in 5.2.3.
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5.1. Zielsetzung der Modellbildung

Die Bildung eines strukturierten Modells soll helfen das Prozessversténdnis zu vertiefen. Die
Kenntnis der Stoffwechselwege innerhalb des Organismus ermdoglicht die optimale Auslegung
des Prozesses und zeigt weitere Verbesserungspotentiale auf. Aufbauend auf der von Farquhar
hergeleiteten RuBisCO-Kinetik [161] kann die CO,- und O,-abhiéngige Carboxylierungs- und
Oxygenierungsrate des Enzyms ermittelt werden. Die Ubertragung der RuBisCO-Kinetik in
den Zusammenhang des gesamten Organismus erfordert die Beriicksichtigung weiterer Stoft-
wechselwege. Die systembiologische Modellierung bildet den Gesamtorganismus mittels ex-
akter Massen- und Energiebilanzen ab. Neben stochiometrisch definierten Reaktionen im Or-
ganismus verbleiben Stoffwechselwege, die aufgrund ihrer Komplexitit nicht stochiometrisch
aufgeklirt sind oder organismusspezifisch bestimmt werden miissen. Die Anpassung dieser
Freiheitsgrade des Modells auf die experimentellen Daten ermdglicht zudem die Ermittlung
nicht direkt messbarer spezifischer Raten wie etwa dem Erhaltungsstoffwechsel. Durch eine
Varianzanalyse kann der Fehler bei der Anpassung der Messdaten ermittelt werden. Diese un-
terstiitzt die Aussagekraft der bestimmten Parameter. Durch die Beriicksichtigung der Kinetik
des Photosystems ist es moglich zwischen verschiedenen Limitierungen zu unterscheiden. Die
Ermittlung von energetischen Ausbeutekoeffizienten ermoglicht die optimale Anpassung des
spezifischen Photonenstroms auf die Umsatzraten im Organismus. So konnen Wirkungsgrad-

verluste, bedingt durch Fluoreszenz, vermieden werden.
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

5.2. Modellstruktur

Das Modell ist untergliedert in den Bilanzraum der einzelnen Zelle sowie den des gesamten

Reaktors (s. Abbildung 5.1). Auf Zellebene werden die spezifischen Bildungsraten des Orga-

Tpn, D, Yco2, ¥ 02 » Reaktor Calye Cx . Residuum
—3 dei/dt Po2s Pco2 p— p*
rPh. spez
Reaktorebene Parameterschiitzung
v
I Metabolismus | Kinetik
A.ri=b P @, Tpusp RuBisCO /
< Y11 Photosystem
Zellebene

Abbildung 5.1.: Schematische Aufteilung des in Simulink implementierten Modells. cx, cgiyc: Kon-
zentrationen von Biomasse und Glycolat im Medium; r;: spezifische Bildungsraten innerhalb des Orga-
nismus (s. 5.2), 7 pp qbs: biomassespezifische Rate absorbierter Photonen, 7 pj, spe.: biomassespezifische
Photonenflussrate, r g, g p: Umsatzrate der RuBisCO an Ribulose-1,5-bisphosphat, Y I1: photosynthe-
tische Aktivitit des Organismus, pg, p*: Start und optimierte Parameter, ®: Anteil von Carboxylierungs-
zu Oxygenierungsrate der RuBisCO.

nismus berechnet. Die Berechnung beruht einerseits auf den im Reaktor eingestellten CO,-
und O,-Partialdriicken. Aus ihnen konnen die Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate des
Enzyms RuBisCO berechnet werden. Aus der Rate der eingestrahlten Photonen und der Bio-
massekonzentration wird die spezifische Rate absorbierter Photonen rpy, 41 berechnet. Die Ki-
netik des Photosystems wird beriicksichtigt durch die Einteilung von absorbierten Photonen in
prozessierte und in von der Zelle als Fluoreszenz abgestrahlte Photonen. Diese Einteilung wur-
de durch die Messung der photosynthetischen Aktivitét (YII) in Abhingigkeit von der Lichtin-
tensitdt und dem CO,-Partialdruck experimentell ermittelt. Das Verhiltnis von Oxygenierung
zu Carboxylierung, der von der RuBisCO umgesetzte Anteil an Ribulose-1,5-bisphosphat so-
wie der Anteil an prozessierten Photonen bilden den Ausgangsvektor des ,,Kinetik”-Blocks.
Zusammen mit der spezifischen Photonenflussrate wird im Block ,,Metabolismus” die Un-
terscheidung getroffen, ob eine Lichtlimitierung oder eine RuBisCO-Limitierung die Bil-
dungsraten des Organismus begrenzt. Ausgehend vom tatsidchlich umgesetzten Ribulose-1,5-
bisphosphat beschreiben in diesem Block Massen- und Energiebilanzen die Stochiometrie des
Organismus. Hierbei werden die Kohlenstoff- und Sauerstoffbilanz sowie die Energiebilanz

von ATP und NADPH auf die relevanten Stoffwechselwege begrenzt und z.T. unter Beachtung
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

der Netto-Bilanz zusammengefasst (s. Abbildung 5.2). Durch die bekannten Stochiometrien
gelingt die Kopplung von Massen- und Energiebilanz. Neben bekannten Stochiometrien ver-
fiigt das Modell auch iiber Freiheitsgrade, die nicht direkt bestimmbar sind und spezifisch fiir
den Organismus und die Kultivierungsbedingungen angepasst werden miissen. Dies sind die
Raten des Recycling-Stoffwechsels und der Tagrespiration. Kinetische Konstanten (z.B. die
RuBisCO-Parameter r¢ 1,44, 70.maz, ke, ko) und Ausbeutekoeffizienten (z.B. die Nutzung von
Photonen zur Bildung von ATP oder NADPH sowie der energetische Ausbeutekoeffizient von
gebildeter Biomasse pro Mol ATP) werden in dem Modell als Freiheitsgrade implementiert.
Die Ermittlung der Werte dieser Parameter gelingt iiber die Anpassung an experimentelle Da-
ten. Hierzu werden die biomassespezifischen Bildungsraten aus dem Block ,,Metabolismus”
auf Reaktorebene gemidll der Gleichung 3.7 iiber die Prozesszeit integriert und die prozess-
zeitabhédngigen Konzentrationen von Biomasse und Glycolat berechnet. Experimentelle Be-
dingungen wie die Verdiinnungsrate werden hierbei beriicksichtigt. Diese berechneten Werte
werden auf Reaktorebene mit den experimentell ermittelten Daten verglichen, um ausgehend
von den Startwerten p, die optimalen Parameter des Modells (p*) zu ermitteln. Als Kriterium

wurde hierfiir die Minimierung des quadrierten Fehlers gewdhlt.

5.2.1. Kinetik des Gesamtorganismus

Die Kinetik des gesamten Organismus wird durch verschiedene einzelne Kinetiken begrenzt.
In dem Modell wurde zwischen der Limitierung der Bildungsraten aufgrund der Kinetik des
Enzyms RuBisCO und der Kinetik des Photosystems unterschieden. Fiir den Fall des RuBisCO-
limitierten Wachstums des Organismus entspricht die Carboxylierungsrate 7z, 5 p,cor, Im Or-
ganismus der Carboxylierungsrate der RuBisCO r¢, wie in Gleichung 2.3 beschrieben bzw. in
Anhang D.1 hergeleitet wird. Entsprechendes gilt fiir die Oxygenierungsrate 7 ry,pp,0zyg des
Gesamtorganismus und 7o der Oxygenierungsrate der RuBisCO (s. Gleichung 2.4). Die ge-
samte spezifische Umsatzrate des Ribulose-1,5-bisphosphats 7r,ppreq €ntspricht der Summe
der Carboxylierungs- und der Oxygenierungsrate (Gleichung 5.1). Das Verhiltnis der Raten
® ergibt sich aus Gleichung 2.5.

TRuBPyreg = TRuBP,Carb  "RuBP,Oxyg = TC + TO (5.1)

Fiir den lichtlimitierten Fall ist nicht die RuBisCO-Kinetik, sondern die Kinetik des Photo-
systems bzw. die entsprechenden Raten der ATP- und NADPH-Bildung fiir die Regenerierung

von Ribulose-1,5-bisphosphat limitierend. In diesem Fall konnen die Carboxylierungsrate r¢
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

bzw. Oxygenierungsrate ro der RuBisCO nicht erreicht werden (s. Ungleichung 5.2). Die ma-
ximale Umsatzrate wird in diesem Fall aus dem Energiebedarf des Organismus berechnet.
Die vom Organismus prozessierten Photonen wurden mittels der photosynthetischen Aktivitét
nach Gleichung 5.3 aus den absorbierten Photonen berechnet. Die verbleibenden Photonen
werden vom Organismus als Fluoreszenz abgestrahlt und werden so von dem System dis-
sipiert. Die weiteren stochiometrischen Gleichungen fiir den Energiebedarf des Organismus
und die Bildung von ATP und NADPH im Photosystem werden in Abschnitt 5.2.3 angege-
ben. Das Verhiltnis ® der Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate gilt auch fiir den Fall der
Lichtlimitierung (siehe Herleitung der RuBisCO-Kinetik in Anhang D.1).

T"RuBP,reg < rc+To (52)

TPh,proz = TPh,abs * YII (53)

5.2.2. Bilanzierung der Stoffstrome

Die Massenbilanzen beriicksichtigen die Kohlenstoff- und Sauerstoffstrome in dem Organis-
mus. Die Stoffwechselwege im Organismus sind in Abbildung 5.2 gezeigt. Die spezifische Ge-
samtumsatzrate von Ribulose-1,5-bisphosphat 7z, gp regen folgt aus der limitierenden Kinetik
der Licht- bzw. RuBisCO-Reaktion (s. Abschnitt 5.2.1). Die Carboxylierungs- und Oxyge-
nierungsrate rgyBp,Carb DZW. TRuBP0zyg Werden aus dem partialdruckabhéngigen Verhiltnis
® der Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate berechnet (siehe Gleichungen 2.5 bzw. in-
nerhalb des Organismus Gleichung 5.4). Bei der Carboxylierung reagiert ein Molekiil CO,
mit einem Molekiil Ribulose-1,5-bisphosphat (Cs) zu zwei Molekiilen Phosphoglycerat (Cs)
(Knoten 1 in Abbildung 5.2). Die Gleichung 5.6 beschreibt die Kohlenstoffbilanz der Reak-
tion. Pro Carboxylierungsreaktion wird ein Mol CO, und ein Mol Ribulose-1,5-bisphosphat
umgesetzt, siehe Gleichung 5.5.

5 T RuBP,Carb + b} TRuBP,Ozyg = 0 5.4)
rcO; — TRuBP,Carb = 0 (5.5)
rco, + 5 TRuBP,Carb — 3 T'Glycerat,Carb = 0 (56)

Fiir die Oxygenierungsreaktion gelten drei stochiometrische Verkniipfungen (Knoten 2 in Ab-
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Abbildung 5.2.: Modell der Biomasse und Glycolatbildung aus CO;, O, und Photonenenergie, re-
duziert auf die wichtigsten Metabolite (abgerundete Rechtecke). Betrachtet wurden die Kinetiken der
RuBisCO und des Photosystems (eckige Rechtecke). Die Bilanzierung erfolgte iiber die Knotenpunkte
(1 bis 7). Aus Griinden der Ubersichtlichkeit sind die Produkte ADP und NADP aus Reaktionen von

ATP und NADPH nicht dargestellt.
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

bildung 5.2). Ein Molekiil Sauerstoff wird pro Reaktion umgesetzt (Gleichung 5.7) und es
entstehen je ein Molekiil Phosphoglycolat (Gleichung 5.8) und ein Molekiil Phosphoglycerat
(Gleichung 5.9).

T"RuBP,Ozyg — TOy = 0 (57)
TRuBP,Oxzyg — TGlycerat,0Oxyg = 0 (58)
T"RuBP,Ozyg — TGlycolat,0Ozyg = 0 (59)

Das Glycolat wird entweder exkretiert oder entsprechend dem in Abschnitt 2.1.1 beschrie-
benen Glycolatrecycling in den Calvin-Benson-Zyklus zuriickgefiihrt. Wird das Glycolat re-
cycelt, so werden zwei Molekiile Glycolat unter Abspaltung eines Molekiils CO, zu einem
Molekiil P-Glycerat (Cs) regeneriert. Dieser Recyclingstoffwechselweg hat eine maximale
spezifische Rate rg. Fiir die Bilanzierung im quasistationidren Gleichgewicht ist die Recyclin-
grate entweder so hoch wie die Oxygenierungsrate oder nimmt einen maximalen Wert von g
an (Gleichung 5.11). Ist die Glycolatbildungsrate hoher, so wird iiberschiissiges Glycolat in
das Medium exkretiert. Ist die Glycolatbildungsrate geringer als die maximale Recyclingrate,
so erfolgt eine komplette Riickfithrung des in der RuBisCO-Reaktion gebildeten Phosphogly-
colats. Die Kohlenstoftbilanz der Glycolatexkretion um den Knotenpunkt 3 (Abbildung 5.2)
gibt Gleichung 5.10 wieder. Der Wert des Parameters rp ist ein Freiheitsgrad des Modells
und wird durch eine spitere Anpassung an die experimentell ermittelten Daten innerhalb einer

Parameterschitzung ermittelt (s. Abschnitt 5.3).

2 T'Glycolat,Oxyg — 2 TGlycolat — 2rp=0 (5.10)

TR S To (511)

Phosphoglycerat wird sowohl in der Oxygenierungs- als auch in der Carboxylierungsreaktion
gebildet. Aus dem Glycolat kann 75 % des Kohlenstoffs in Form von Glycerat dem Calvin-

Benson-Zyklus zugefiihrt werden. Diese Stoffwechselwege werden in einer Kohlenstoftbilanz
um den Knotenpunkt 4 (Abbildung 5.2) in Gleichung 5.12 beriicksichtigt.

3 T'Glycerat,Carb +3 T'Glycerat,Ozyg + 5 TR — 3 T'Glycerat = 0 (512)
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Ribulose-1,5-bisphosphat wird aus Glycerat regeneriert und der RuBisCO zugefiihrt. Der
iberschiissige Kohlenstoff wird fiir die weitere Verwendung im Organismus in Form von
Zucker-Aquivalenten als CH,O fixiert. Dies wird durch die Kohlenstoffbilanz um den Punkt
5 in Abbildung 5.2 in Gleichung 5.13 beriicksichtigt.

3 T'Glycerat +5 TRuBP — TFizierung = 0 (513)

Der in Form von CH,0O-Aquivalenten fixierte Kohlenstoff steht auBerhalb des Chloroplas-
ten fiir die Gewinnung von Energie und Reduktionsdquivalenten (Tagrespiration) sowie zum
Aufbau von Biomasse zur Verfiigung. In Gleichung 5.14 wurde diese Verwertung von CH,O-
Aquivalenten fiir die Bildung von Biomasse und die Bildung von Energietriigern beriicksich-
tigt. Fiir die Neubildung von Biomasse wird der anteilsmiBige Kohlenstoff e x des Organis-
mus benotigt. Die Respiration wurde durch den Parameter 7 beriicksichtigt. Dieser Parameter
ist ein Freiheitsgrad des Modells. Sein Wert wird durch die Anpassung an die experimentellen

Daten iiber eine Parameterschitzung ermittelt.

TFizierung — €C,XTX —TD = 0 (514)

Gleichung 5.5 bis 5.14 bilden die stochiometrischen Gleichungen des Organismus. Die Um-
rechnung von fixiertem Kohlenstoff in Biomasse erfolgt aufgrund des C-Gehaltes der Biomas-
se ec x. Der zu schitzende Parametersatz der kinetischen Konstanten umfasst die RuBisCO-
Parameter sowie den durch e x beschriebenen Anteil von Kohlenstoff des Organismus. Letz-
terer ist direkt linear abhingig von der Tagrespiration. Es wird der in der Literatur angegebene
Kohlenstoffanteil von ec x = 0,5 verwendet [143, 50].

5.2.3. Bilanzierung der Energiestrome

Fiir die Kopplung von Massenbilanz und Energiebilanz wird die modellierte Stochiometrie
des Organismus um die Bilanzierung der absorbierten Photonen ergéinzt. Die bendtigten Re-
duktionsidquivalente (NADPH) und die notige Energie (ATP) werden aus der Lichtreaktion
gewonnen. Aufgrund der vorliegenden Reaktorkonstruktion kann davon ausgegangen werden,
dass die in den Reaktor eingestrahlten Photonen vollstidndig von den Algen absorbiert werden.

Diese spezifische Photonenflussrate rpj, 4,s Wird aus der Geometrie und der Lichtintensitit
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des Beleuchtungsmoduls sowie der Biotrockenmasse in dem Reaktor gemif Gleichung 5.15

berechnet.
r Ph,oALED

5.15
Vix (5.15)

T'Ph,Abs =

Mit Ay gp der Fliche des Beleuchtungsmoduls, 7py, o der eingestellten Photonenflussrate des
LED-Moduls, gemessen mit einem planaren Photonenflusssensor und Vi dem Volumen des
Mediums im Reaktor. Die absorbierten Photonen werden von dem Photosystem entweder pro-
zessiert oder als Fluoreszenz abgestrahlt (s. Knotenpunkt 7 in Abbildung 5.2 sowie Gleichung
5.16). Die Messung der Fluoreszenz ermoglicht die Aufteilung der eingestrahlten Photonen
nach photochemisch genutzten und nicht genutzten (Fluoreszenz) Photonen und gibt die Ki-
netik des Photosystems vor (Gleichung 5.3).

T'Ph,Abs — TPh,Proz — T'Ph,Diss = 0 (5.16)

Die Energie der prozessierten Photonen kann von dem Organismus auf zwei Weisen verwen-
det werden (Gleichung 5.17). So wird iiber den nichtzyklischen Elektronentransport durch
die Ausbildung eines Protonengradienten und die Ubertragung von Elektronen auf NADP in
der Nettobilanz NADPH und ATP gebildet (Gleichung 5.19). In dem zyklischen Elektronen-
transport erfolgt lediglich die Bildung von ATP (Gleichung 5.18). Mit Hilfe der in Tabelle
2.2 gegebenen Ausbeuten an ATP pro Photon (Yarp prz bzw. Yarp prvz) und NADPH pro

Photon (Y appw,pryz) wird tiber den Photonenstrom eine Energiebilanz erstellt.

T'Ph,Proz — T'Ph,z — TPh,Nz = 0 (5.17)
1 1
rarp = 7Yarppnz - Trhz — ZYATRPhNZ TNz =0 (5.18)
1
I'NADPH — ZYNADPH,PhNZ “Tppnz = 0 (5.19)

Die Bildungsrate von ATP und NADPH des Photosystems ist stochiometrisch gekoppelt mit
dem Bedarf von ATP bzw. NADPH fiir die Stoffumsitze im Organismus (Gleichung 5.20 und
5.21).

1

Yx arp

Tarp — Tciycerat — (0,5 +4/3 % 0,5)rr — Trupp — rx =0 (5.20)

T"NADPH — TGlycerat — TR = 0 (521)
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Das im Calvin-Zyklus gebildete CH,O wird fiir die Bildung von Energietrdgern und Redukti-
onsiquivalenten genutzt sowie als Kohlenstoffquelle fiir die Bildung von Biomasse. Eine Auf-
teilung in NADPH und ATP auflerhalb des Chloroplasten wurde nicht vorgenommen. Auch
in weiteren Modellen gelten 2,5 Mol ATP als Aquivalent zu 1 Mol NADPH [47]. Der ATP-
und NADPH-Bedarf des Organismus fiir die Bildung neuer Biomasse wird in dem Parame-
ter Yy arp zusammengefasst. Weiterhin wird fiir die Biomassebildung CH,O entsprechend
dem Kohlenstoffanteil ec x des Organismus assimiliert. Die durch die Tagatmung zuriickge-
wonnene Energie aus den CHzO—Aquivalenten wird durch den Parameter Y 7p p im Modell
beriicksichtigt. Die auf Massenbilanzen beruhende Gleichung 5.14 kann so um die Energiebi-

lanz erweitert werden (Gleichung 5.22).

TFigierung — (€c,x + Yx,arp) - Tx + Yarpp - 7p =0 (5.22)

5.3. Anpassung der Modell-Parameter

Das erstellte Modell verfiigt iiber einen Parametersatz, der aus den vier kinetischen RuBisCO-
Konstanten ¢ ez, k¢, To,maz Und ko besteht. Weitere Parameter sind die spezifische Ra-
te der Tagrespiration rp, die spezifische Wiederverwertungsrate von Glycolat rg sowie der
Anteil von Kohlenstoff in der Zelle ec x. Die Ausbeutekoeffizienten von ATP und NADPH
des Photosystems (Ynappu,punz, Yarpepanz, Yarpe.ph,z) sowie die Biomasseausbeute aus
ATP (Yx arp) und die ATP-Ausbeute aus der Tagrespiration (Yarp p) sind weitere zu be-
riicksichtigende GroBen fiir die Energiebilanz. Zunéchst wird gesondert die Schitzbarkeit der
vier RuBisCO-Parameter betrachtet (Abschnitt 5.3.1). Nicht schitzbare Parameter (z.B. auf-
grund ihrer linearen Abhingigkeit) wurden mittels Varianzanalyse identifiziert. Die simulier-
ten Werte der Konzentrationen werden durch die Minimierung des quadratischen Fehlers an
die Messdaten der in Tabelle 4.2 aufgefiihrten Experimente angepasst. Dies geschieht iiber
eine Parameteranpassung der Freiheitsgrade des Modells. Die Datenanpassung erfolgt unter
Beriicksichtigung der Massenbilanzen fiir den Fall der RuBisCO-Limitierung. Zur Abbildung
der Lichtlimitierung werden die Energiebilanzen hinzugezogen. Datengrundlage fiir die Pa-

rameterschitzung sind die in Abschnitt 4.3.2 beschriebenen Experimente im quasistationidren
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Gleichgewicht. Durch eine zeitlich dynamische Varianzanalyse wird der Fehler des jeweiligen

geschitzten Parameters auf Grundlage des vorhandenen Datensatzes berechnet.

5.3.1. Sensitivitatsanalyse der RuBisCO-Kinetik

Die Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate der aufgereinigten RuBisCO abhingig vom
CO;- und O,-Partialdruck ist in Abbildung 2.4a aufgetragen. Die Reaktionsraten sind ab-
héngig von den vier kinetischen Parametern k¢, ko, 7¢maz UNd 70 mas- Der Auslegung der
Experimente zur Bestimmung der Konstanten ging eine Sensitivititsanalyse der RuBisCO-
Reaktion voraus. Hierbei wurde die Abhéngigkeit der Carboxylierungs- und Oxygenierungs-
rate (Gleichungen 2.3 und 2.4) von den vier kinetischen Parametern als Funktion des CO,-
bzw. O,-Partialdrucks ermittelt. Die Betrachtung der Sensitivitit y s erfolgte durch die par-
tielle Ableitung der Reaktionsraten hinsichtlich des jeweiligen Parameters (Gleichung 5.23).
Eine Normierung auf den Wert des jeweiligen Parameters p und der spezifischen Bildungsrate
r; fithrt zu der relativen Sensitivitit y,..; (Gleichung 5.24). Je hoher die Sensitivitit ist, desto
empfindlicher reagiert das System auf Anderungen des jeweiligen Parameters. Ist die Sensi-
tivitit niedrig, so verhilt sich das System robust gegeniiber Anderungen des Parameters. Fiir
die Versuchsplanung bedeutet dies, dass Parameter mit niedriger Sensitivitdt aus der Reakti-

onsrate nur schwer ermittelbar sind.

8T’i

abs — 5.23

Xab O (5.23)
87”1' i

Yra = 3t bi (5.24)
Di T

Zur Auslegung der Experimente wurde die Sensitivitit mit dem Parametersatz fiir die aufge-
reinigte RuBisCO berechnet (Tabelle 2.1). Die relativen Sensitivitiaten der Carboxylierungs-
und der Oxygenierungsrate beziiglich der jeweiligen Parameter k¢, ko, 7¢ maz UNd 70 mqq Sind
in Abbildung 5.3 dargestellt. Abbildung 5.3a zeigt die relative Sensitivitit der Carboxylierungs-
und Oxygenierungsrate als Funktion des CO,-Partialdrucks bei einem konstanten O,-Partial-
druck von 42 % des Gesamtdrucks. Abbildung 5.3b zeigt entsprechend die relative Sensitivi-
tidt der beiden Reaktionsraten als Funktion des O,-Partialdrucks bei einem konstanten CO,-
Partialdruck von 0,2 % des Gesamtdrucks. Die Sensitivitidt der Carboxylierungsrate ist bei
einem CO,-Partialdruck von iiber 0,5 % des Gesamtdrucks gering hinsichtlich der Anderung

der Parameter k- und ko (Abbildung 5.3a). Eine Ermittlung dieser beiden Parameter ist die-
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Ceon / mol/l Con / mol/l
0,0 34E4 6,8E4 1,0E-3 0,0 8,5E-3 1,7E-2 2,6E-2 3,4E-2
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Abbildung 5.3.: Relative Sensitivitit der (—) Carboxylierungsrate bzw. (- -) Oxygenierungsrate der
RuBisCO in Abhingigkeit vom (a) CO,-Partialdruck (bei konstanten 42 % O;) und (b) O,-Partialdruck
(bei konstanten 0,2 % CO,) und bezogen auf die Parameter (—) k¢, (—) ko, (—) 7C,maz DZW. 70 maz
und abhingig vom O,-Partialdruck bei einem konstanten CO,-Partialdruck von 0,2 % CO, des Ge-
samtdrucks.

sem Bereich kaum moglich bzw. mit einem hohen relativen Fehler behaftet. Unabhédngig vom
CO, und O,-Partialdruck hat der Parameter r¢ ;,q, mit X, = 1 den gleichen relativen Einfluss
auf die Carboxylierungsrate. r¢ ,q, kann daher bei hohem CO,-Partialdruck gut anhand der
Carboxylierungsrate ermittelt werden, da hier die relative Sensitivitit der Carboxylierungsrate
hoch ist, wohingegen die Konstanten k- und ko kaum einen Einfluss haben. In dem Bereich
unter 0,5 % CO, des Gesamtdrucks fiihrt eine Anderung der jeweiligen Parameter k¢ oder
ko zu einer stirkeren Anderung der Carboxylierungsrate und somit zu einer hoheren relati-
ven Sensitivitdt. Durch die Erhohung des Sauerstoffpartialdrucks kann diese Sensitivitdt noch
weiter gesteigert werden. In Abbildung 5.3b ist dies fiir einen CO,-Partialdruck von 0,2 % des
Gesamtdrucks gezeigt. Der Einfluss von ko und k¢ auf die Oxygenierungsrate ist gegenldufig
zu ihrem Einfluss auf die Carboxylierungsrate. Die relative Sensitivitdt der Oxygenierungs-
rate (mit gestrichelten Linien dargestellt) konvergiert mit steigendem CO,-Partialdruck gegen
den Wert 1. Eine Erhohung des Sauerstoffpartialdrucks, wie in Abbildung 5.3b dargestellt,
fithrt zu einer Verringerung der relativen Sensitivitit. Die relative Sensitivitdt von 7o gz 1t
mit Xy = 1 konstant. Der Parameter ¢ ;,,,, kann somit ermittelt werden, wenn der CO,-
Partialdruck unter ca. 0,5 % des Gesamtdrucks liegt. Gut ersichtlich ist die jeweilige Zunahme
bzw. Abnahme der relativen Sensitivitdt der Parameter k- und ko in Abhédngigkeit vom CO,-

oder O,-Partialdruck. In keinem Bereich hat nur einer der beiden Parameter eine hohe relative
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

Sensitivitit. Eine getrennte Ermittlung von k- und ko ist daher schwierig. Fiir die Auslegung
der Experimente wurden aufgrund dieser Ergebnisse CO,-Partialdriicke von iiber 1 % des
Gesamtdrucks fiir die Betrachtung von r¢ ., anhand der Carboxylierungsrate sowie von ko
und k- anhand der Oxygenierungsrate gewihlt. CO,-Partialdriicke unterhalb von 0,5 % des
Gesamtdrucks wurden fiir die Bestimmung von 7o ., anhand der Oxygenierungsrate und
von ko und k¢ anhand der Carboxylierungsrate eingestellt. Die Betrachtung der Selektivitit
in Gleichung 2.6 zeigt, dass die Werte k¢, ko, 70 maz UNd T'¢ mq, linear voneinander abhin-
gig sind. Die Sensitivititsanalyse von Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate beziiglich der
einzelnen RuBisCO-Parameter dient der Auslegung der Experimente, um die jeweiligen Para-
meter {iber eine Parameterschitzung bestimmen zu konnen (s. Abschnitt 5.3.1). Die Analyse
zeigt, dass insbesondere die Parameter k- und ko nur schwer unabhingig voneinander zu er-
mitteln sind. Um die jeweils einzelne Schitzbarkeit der RuBisCO-Parameter zu untersuchen,
erfolgte eine separate Anpassung der in Abbildung 4.13a gegebenen spezifischen Wachstums-
und Glycolatproduktionsraten des Experiments durch Zugabe des Hemmstoffs EZA. Hier-
bei wurden die spezifischen Bildungsraten von Biomasse und Glycolat mit einer erweiterten
RuBisCO-Kinetik angepasst (s. Gleichung 5.3.1 und 5.3.1 mit cco, min = 0,09 %). Dieser
Ansatz folgt der in der Literatur iiblichen Erweiterung der RuBisCO-Kinetik um den CO,-
Partialdruck I'* [22].

TCmaz * (CCOQ - CCOg,min)

ro = . (5.25)
O>
(cco, — €COymin) + ko - (1 + o )
ro = ”Jvmzw 01 ) (5.26)
& — C min
c

Die simultane Anpassung beider Raten erfolgte mittels Minimierung des Fehlerquadrats von
gemessenen und berechneten Werten. Der entsprechende Matlab-Code ist in Anhang D.2 auf-
gefiihrt. Fiir die Anpassung der Bildungsraten wurden ¢ = 10 verschiedene Startwerte definiert
und die optimierten Parameter nach der Anpassung der Kinetik verglichen (Tabelle 5.1). Die
Festlegung der Startwerte k; o und 7; 4,0 erfolgte hierbei durch die Variation der Literatur-
werte k; r;; aus Tabelle 2.1 nach dem Schema k; o = k; i - 1/(:%-0,25), miti =1...40. Die
Variation der Startwerte fiir die Parameterschitzung von 7; ,,,q, 0 erfolgte nach dem gleichen
Schema fiir die maximal bestimmten experimentellen Raten fiir Biomasse- und Glycolatpro-
duktion (¢ maz,0 = 20,9 molc x/g/h bzw. 70 maz,0 = 70,maz,0/3,7. Hierdurch wurde bestitigt,

dass die jeweiligen Werte der vier Parameter k¢, ko, 70 maz UNd 7'¢ q, liber GroBenordnun-
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

gen variieren konnen. Das jeweilige Verhiltnis der kinetischen Konstanten, berechnet nach der
Selektivitidt in Gleichung 2.6, ist hingegen mit einer relativen Standardabweichung von 0,1 %
um den Wert S = 74,8 konstant.

Tabelle 5.1.: Schitzung der RuBisCO-Parameter mit verschiedenen Startparametern sowie der entspre-
chend optimierten Parameter und deren Verhiltnis. Der Schitzalgorithmus ist in Anhang D.2 gegeben.

Optimierter Parameter S
s mas ke 6 maa K

Durchlauf i | in mol/g/h  inmol/l  in mol/g’/h  in mol/g/h | —
1 2,74E-03 -6,47E-04 3,40E-05 -6,01E-04 | 74,86
2 3,55E-03  5,55E-14 598E-04 6,96E-13 | 74,45
3 3,52E-03 -1,40E-06 5,92E-04 -1,75E-05 | 74,32
4 2,74E-03 -6,47E-04 3,40E-05 -6,01E-04 | 74,86
5 3,55E-03 -2,74E-09 5,97E-04 -3,43E-08 | 74,44
6 3,52E-03 -1,07E-06 5,97E-04 -1,35E-05 | 74,39
7 2,74E-03 -6,47E-04 3,40E-05 -6,01E-04 | 74,86

5.3.2. RuBisCO-limitierte Kinetik

Die Experimente werden im Folgenden auf Grundlage des Modells der Stoffstrombilanzie-
rung im Gesamtorganismus und der Annahme einer RuBisCO-limitierten Kinetik betrachtet.
Die Bildungsraten von Biomasse und Glycolat werden also nicht durch weitere iiberlagernde
Kinetiken, wie etwa einer Lichtlimitierung, eingeschrinkt. Die stochiometrischen Beziehun-
gen im Organismus berticksichtigen die Gleichungen 5.5 bis 5.14 und ergeben die stochiome-
trische Matrix A des Metabolismus (s. Abbildung 5.1). Der zu schitzende Parametersatz des
Modells besteht somit aus den RuBisCO-Konstanten k¢, ko, 70 maz UNd 7¢ e, SOWiE dem
Kohlenstoffanteil der Biomasse ec x und den spezifischen Raten rp und rg. Eine Varianz-
analyse auf Grundlage der Fisher-Informationsmatrix (s. Abschnitt 3.5.4) sowie die Sensiti-
vitdtsanalyse in Abschnitt 5.3.1 zeigen, dass die vier RuBisCO-Parameter durch Experimente
bei konstantem Sauerstoffpartialdruck (also insbesondere bei den Experimenten mit EZA und
CCM2, s. Tabelle 4.2) nur mit hohem Fehler oder gar nicht unabhéingig voneinander ermittel-
bar sind. Durch eine Reduktion der zu schitzenden Parameter wird dieser Fehler verringert.

Die relative Aufteilung in Oxygenierungs- und Carboxylierungsrate der RuBisCO-Kinetik ist
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

als Selektivitdt S mit nur einem Parameter beschreibbar. Neben der relativen Aufteilung von
Oxygenierungs- und Carboxylierungsrate kann aus der Anpassung der Daten die maxima-
le spezifische Carboxylierungsrate r¢ ,,q, berechnet werden. Die gute Bestimmbarkeit dieses
Parameters zeigt auch die vom CO,-Partialdruck unabhéngige hohe Sensitivitit der Carboxy-
lierungsrate vom Parameter rc ,,q, (Abschnitt 5.3.1). Entsprechend ist der mittels Varianz-
analyse berechnete Fehler bei der Schitzung von 7¢ .., gering. Die Oxygenierungsrate ist
durch das Recycling von Glycolat durch dessen Konzentration im Medium nur bedingt zu-
ginglich. Das Verhiltnis von Carboxylierungsrate zu Oxygenierungsrate wird in der Literatur
fiir die aus C. reinhardtii aufgereinigte RuBisCO als 7¢ a2/T0.maz = 3,7 angegeben. Die vier
RuBisCO-Parameter konnen mit diesen Daten auf zwei reduziert werden. So wurde bei der
Anpassung der Experimente CCM2 und EZA vorgegangen. Um die Annahmen zu validieren,
erfolgte zudem eine Schiétzung aller vier RuBisCO-Parameter fiir die Experimente CCM3 und
CCMA4. Die Prozesseinstellungen dieser Experimente unterscheiden sich lediglich in den ein-
gestellten O,-Partialdriicken von 16 % bzw. 42 % des Gesamtdrucks. Werden die Messdaten
aus beiden Experimenten verwendet, sind die vier Parameter der RuBisCO nach der Analyse
mittels Fisher-Informationsmatrix gut schitzbar. Zusétzlich erfolgte die Schitzung der einzel-
nen Experimente CCM2 und CCM3 mit den Literaturangaben der Parameter k- und ko und
dem Verhiltnis 70 1q2/7C maz- Als Startwerte fiir die Parameterschitzung wurde die maximale
Carboxylierungsrate r¢ 4, = 0,003 mol/g/h gewihlt, was der Kohlenstoffassimilierungsrate
im Fall maximalen Wachstums entspricht. rp und rg wurden zum Start der Schitzung gleich
Null gesetzt. Die Startwerte fiir die Parameter k¢, ko, 70 ma. €ntsprachen den Literaturanga-
ben. Die Schitzung erfolgte wie in Abschnitt 3.5.6 beschrieben. Die optimierten Parameter
sind in Tabelle 5.2 aufgefiihrt. Eine genaue zeitliche Betrachtung der Simulation erfolgt fiir
das Experiment EZA. Der Parametersatz fiir die Simulation ist in Tabelle 5.2 aufgefiihrt (Pa-
rametersatz 5.2).

In Abbildung 5.4 sind die Durchflussrate und die Gaspartialdriicke sowie die online gemes-
sene optische Dichte der Suspension in Abhingigkeit von der Prozesszeit aufgetragen. Die
eingestellte optische Dichte wurde iiber den Prozessverlauf zweimal geédndert, um den Ex-
tinktionskoeffizienten der Suspension so anzupassen, dass eine gleichméBige Lichtverteilung
in dem Reaktor gewihrleistet ist (s. Abschnitt 3.2.3). Gemil Gleichung 2.3 und 2.4 wurden
aus den Gaspartialdriicken die Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate der RuBisCO be-
rechnet. Durch Losen des Gleichungssystems A - r; = b; wurden die weiteren spezifischen
Raten r; aus der stochiometrischen Matrix A ermittelt. Durch Integration der spezifischen
Biomasse- und Glycolatbildungsrate im Reaktorblock wurden die in Abbildung 5.5 darge-

stellten Konzentrationen von Biomasse und Glycolat berechnet. Der quadratische Fehler von
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Abbildung 5.4.: Eingangsdaten der Simulation fiir die Parameterschitzung des Experiments EZA:
Partialdruck von (—) CO; und (—) O; in Bezug auf den Gesamtdruck, (—) Volumenflussrate des
Mediums, (—) online aufgenommene optische Dichte
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Abbildung 5.5.: Die (—, —) berechnete und (W) gemessene Biomasse- bzw. (l) Glycolatkonzentra-
tionen in dem Reaktor wihrend des Experiments EZA.
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Abbildung 5.6.: Simulierte spezifische Bildungsraten des Experiments EZA: (—) effektive Biomas-
sebildungsrate rx, (- -) Carboxylierungsrate der RuBisCO r¢, (- - -) Tagrespiration der RuBisCO rp,
(—) effektive Glycolatexkretionsrate r¢yy e, (- -) Oxygenierungsrate der RuBisCO rop, (- - -) Glycolatre-
cyclingrate rg.

1,15 g*/1? fiir diese Anpassung zeigt, dass die simulierten Daten mit denen der realen Messung
gut iibereinstimmen. Abweichungen in der Prozessfithrung vom quasistationdren Zustand des
Turbidostaten, also dcx/dt = 0, werden in der Differentialgleichung 3.7 zur Beschreibung der
Bildungsraten beriicksichtigt und von dem Modell ebenfalls gut angepasst. Die Anderung der
optischen Dichte der Suspension fiihrt zu einer Anderung der Biomassekonzentration in den
Zeitrdumen zwischen O bis 75 h sowie zwischen 225 h bis 300 h. Durch verringerte oder erhoh-
te Durchflussraten wurde der quasistationéire Zustand der Biomassekonzentration kurzfristig
verlassen, was zu einer entsprechenden Zu- bzw. Abnahme der Biomassekonzentration fiihrt.
In der Prozesszeit von 125 bis 200 h wird die Biomassekonzentration von dem Modell leicht
unterschitzt. Dies fiihrt durch die Integration der spezifischen Glycolatbildungsrate zwangs-
laufig zu der Unterschitzung der Glycolatkonzentration. Der CO,-Partialdruck liegt in diesem
Zeitraum bei 0,42 % des Gesamtdrucks bzw. nach Gleichung 3.10 bei einer Konzentration
von Cco, = 1,43 - 1072 mol/l. Die Betrachtung der Carboxylierungsrate der RuBisCO in Ab-
bildung 2.4 oder 4.13 zeigt, dass durch die Werte von k¢ und ko bei Verringerung des CO;-
Partialdrucks in diesem Bereich eine starke Verringerung der Carboxylierungsrate bewirkt
wird. In Abbildung 5.6 sind die spezifischen Bildungsraten der Oxygenierungsreaktion der
intrazelluldren RuBisCO r gy, 5 p,0syg. die spezifische Glycolatexkretionsrate 7y, und die spe-

zifische Rate des Glycolatrecyclings 7 aufgetragen. Die Ausbildung eines quasistationiren
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Zustands nach Anderung der Partialdriicke ist durch die konstanten spezifischen Bildungsra-
ten zu erkennen (in den Zeitraumen PZ = 72 bis 91, 169 bis 238, 260 bis 310, 354 bis 427 h).
Bis zu einer Prozesszeit von 93 h weisen 7 gy p,0syg Und rr gemil der Ungleichung 5.11 den
gleichen Wert auf. Das in der Oxygenierungsreaktion der RuBisCO gebildete P-Glycolat kann
vollstindig recycelt werden und die Exkretionsrate von Glycolat 7, ist damit gleich Null.
Ab einer Prozesszeit von 93 h wird die geschitzte maximale Wiederverwertungsrate erreicht
und intrazelluldr gebildetes P-Glycolat wird exkretiert (¢, > 0).

Fiir die Biomassebildung rx sind die Carboxylierungsrate der RuBisCO 7, pp,cqry und die
Tagatmung rp relevant. Diese werden zusammen mit der Fixierungsrate von Kohlenstoff in
Form von Biomasse r¢ x in Abbildung 5.6 dargestellt. Analog zu der Oxygenierung innerhalb
des Organismus werden bei der Carboxylierung quasistationédre Gleichgewichte bei den spezi-
fischen Bildungsraten angenommen. Die konstante Tagrespiration fiihrt zu einer Verringerung
der Biomassebildungsrate und im Fall von sehr geringen CO,-Partialdriicken auch, wie expe-
rimentell bestitigt, zu einem Abbau von Biomasse.

Die Schitzung der Parameter erfolgte fiir die weiteren Experimente analog zu dem oben be-
schriebenen Vorgehen. In Tabelle 5.2 werden die Werte der geschiitzten Parameter aufgefiihrt.
Zur Bewertung der Modellgiite werden hier auch die quadratischen Fehler angegeben. Fiir
eine Zusammenfassung der Ergebnisse aus den Anpassungen der Experimente wurden in Ab-
bildung 5.7 die spezifischen Biomasse- und Glycolatproduktionsraten als Funktion des CO,-
Partialdrucks aufgetragen. Die durchgezogenen Linien entsprechen den berechneten Werten
aus der Modellanpassung. Die Punkte entsprechen den bestimmten Raten aus Abschnitt 4.
Die Abbildung 5.7 zeigt die Biomassebildungsraten mit und ohne den Zusatz von EZA. Ana-
log sind die Glycolatbildungsraten in der Abbildung 5.8 dargestellt. Durch die gleichzeitige
Schitzung der Experimente CCM3 und CCM4 (s. Tabelle 5.2 Schitzung # 4) wurden die Wer-
te der Parameter k¢ und ko fiir die in situ-RuBisCO-Kinetik ermittelt. Auch bei Beachtung
des groBeren Datensatzes beider Experimente bei jeweils unterschiedlichem O,-Partialdruck
konnen die Werte von k- und ko nur mit hohem Fehler bestimmt werden (s. Tabelle 5.3).
Der quadratische Fehler zwischen simulierten und gemessenen Konzentrationen von Biomas-
se und Glycolat ist hoher als die Summe der jeweils einzelnen Schédtzungen bei denen die
Werte von k¢ und ko aus der Literatur fiir die aufgereinigte RuBisCO vorgegeben wurden.
Die kinetischen Konstanten unterscheiden sich im Falle von k- um ca. 7 %, im Falle von ko
um 43 % von den Literaturangaben. Der Wert der aus den vier Parametern berechneten Se-
lektivitit ist mit S = 33,04 fast 50 % geringer als der Literaturwert. Die Varianzanalyse zeigt,
dass insbesondere der Parameter ko nur mit hohem Fehler schitzbar ist (s. Parametersatz # 4
Tabelle 5.3). Der hohe Schitzfehler und der geringe Wert von S deuten darauf hin, dass der
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5. Modellbildung der Glycolatproduktion

Tabelle 5.2.: Angepasste Parameter sowie der quadratische Fehler fiir die jeweiligen Experimente.
Parameter fiir die keine Werte geschitzt wurden, sind mit ,,— gekennzeichnet. k¢ und ko wurden den
Werten aus Tabelle 2.1 gleichgesetzt. Im Falle der nicht geschitzten Raten wurden diese gleich Null
gesetzt. Bei Parametersatz # 4 wurden die Experimente CCM3 und CCM4 simultan mit dem gleichen
Parametersatz angepasst.

Exp. # Parameter Fehler

kC kO TCmax TOmax D TR
in-10° in-10* in-103 in-10® in-103 in-10*
mol/l mol/l  mol/g’/h  mol/g/h  mol/grh mol/g/h

CCM2 1 — — 2,65 0,72 0,23 0,53 0,11
CCM3 2 — — 5,16 1,38 2,09 3,50 7,35
CCM4 3 — — 4,93 1,33 1,76 2,04 4,05
CCM3/4 | 4 3,10 2,77 4,23 1,14 1,06 3,50 | 9,95/4,94
EZA 5.1 — — 5,65 0,15 1,23 — 1,94
52 — — 5,91 1,60 1,62 2,09 1,13
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(a) rc, x ohne EZA (b) rc, x mit EZA

Abbildung 5.7.: Berechnete (—) und gemessene (H) spezifische Raten der Kohlenstoffassimilierung
durch das Biomassewachstum. (a) Ohne den Zusatz von EZA, berechnet mit dem Parametersatz # 2
in Tabelle 5.2 fiir einen O, Partialdruck von (l) 16 % bzw. (W) 45 % des Gesamtdrucks (b) Mit dem
Zusatz von EZA, berechnet mit dem Parametersatz # 5.2 in Tabelle 5.2 fiir einen O, Partialdruck von
(M) 42 % des Gesamtdrucks.
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Abbildung 5.8.: Berechnete (—) und gemessene (M) spezifische Raten der Glycolatexkretion sowie
die (- -) spezifische Rate der Kohlenstoffassimilation (r gy, Bp,cars - D) (a) Ohne die Zusatz von EZA
berechnet mit dem Parametersatz 2 in Tabelle 5.2 und den experimentellen Daten von Exp. CCM3. (b)
Mit Zusatz von EZA berechnet nach (- -) Parametersatz 5.1 (rg = 0 mol/g/h) bzw. (—) Parametersatz
5.2 (mit g # 0 mol/g/h) in Tabelle 5.2 und den experimentellen Daten von Exp. EZA.

Wert ko unterschitzt wurde. Eine Anpassung mit den Literaturangaben von k¢ und ko er-
folgte ebenfalls (s. Parametersatz # 2 und # 3 in Tabelle 5.3). Ein Vergleich der Bildungsraten
des Parametersatzes # 4 mit den Parametersétzen # 2 und #3 zeigt fiir den jeweils geschitzten
Parameter von 7¢ 4, Abweichungen von 19 % fiir CCM2 und 15 % fiir CCM3. Die Abwei-
chungen fiir die weiteren Parameter betragen jeweils 50 % bzw. 40 % fiir rp und 0 % bzw.
70 % fiir . Der mittels Varianzanalyse berechnete Schitzfehler der Parameter wird bei der
Verwendung der Literaturdaten um eine Potenz verringert (s. Tabelle 5.3). Da der Schitzfeh-
ler bei den weiteren Experimenten noch hoher ist, werden fiir die folgende Ermittlung der
Modell-Freiheitsgrade k¢ und ko aus der Literatur vorgegeben.

Fiir die maximalen spezifischen Carboxylierungsraten der Experimente CCM3 und CCM4
(beide Iy = 347 pE/(m?2s)) wurden so Werte von 5,16 - 107 bzw. 4,93 - 10 mol/g/h er-
mittelt. Der Wert der Tagrespiration rp liegt im Bereich von 35 bzw. 40 % der jeweiligen
maximalen Carboxylierungsrate. Dieser hohe Anteil der Tagrespiration erkldrt den minimal
notwendigen CO,-Partialdruck, bei dem eine Kohlenstoffassimilation in Form von Biomasse
moglich ist. Dieser minimale CO,-Partialdruck betrdgt 0,11 % bei einem O,-Partialdruck von
ca. 42 % des Gesamtdrucks. Die exakte Bilanzierung von Kohlenstoff ermoglicht die Unter-
scheidung zwischen Kohlenstoffbedarf fiir die Tagrespiration und dem Verlust von assimilier-

tem Kohlenstoff durch Glycolatexkretion oder Glycolatrecycling. Da die Glycolatexkretion
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bei den Experimenten sehr gering ist, kann hier von einem CO,-Partialdruck I'* von anni-
hernd 0,01 % des Gesamtdrucks fiir den C-Bedarf der Glycolatbildung ausgegangen werden.
Aus den fiir r¢ 4, ermittelten Werten und dem Verhiltnis der Oxygenierungsreaktion zur
Carboxylierungsreaktion von 70 maz="c maz/3,7 Wird die Oxygenierungsrate der RuBisCO
berechnet. Die tatsdchliche Exkretionsrate von Glycolat nimmt in den Experimenten CCM3
und CCM4 einen um den Faktor 9 geringeren Wert an als erwartet. Dass dies nicht durch die
RuBisCO-Kinetik erklérbar ist, zeigt die hohe Gycolatexkretion bei Zusatz von EZA. Durch
die Anpassung der Recyclingrate rz des Glycolats kann die Glycolatkonzentration in dem
Modell berechnet werden. Die angepasste Recyclingrate betréigt bei den Experimenten CCM3
und CCM4 73,9 bzw. 71,4 % des intrazelluldr gebildeten Glycolats. Wurde EZA zugesetzt,
ergab die Schitzung eine um 13 % hohere Carboxylierungsrate. Die Tagatmung wird hierbei
mit 23,3 % der maximalen Carboxylierungsrate r¢ ., wesentlich geringer geschitzt als in
den Experimenten ohne EZA-Zugabe. Da diese Werte in der Berechnung linear voneinander
abhingig sind, kann eine Unterschitzung des Werts der Tagatmung zu einer Unterschidtzung
der maximalen Carboxylierungsrate fithren. Mit 0,12 % des Gesamtdrucks ist der minimale
CO,-Partialdruck fiir die Kohlenstoffassimilation den Werten der Schitzung der CCM3 und
CCM4-Experimente sehr dhnlich. Die Glycolatkonzentration kann im Falle des EZA-Zusatzes
mit der spezifischen Wiederverwertungsrate rr oder ohne sie (d.h. 7z = 0) gut angepasst wer-
den (s. Abbildung 5.8b). Fiir den Fall einer Restaktivitit der Wiederverwertung liegt der Wert
dieser Rate im Bereich von ca. 30 % des intrazellulédr gebildeten Glycolats.

Bei dem Experiment CCM2 wurde eine geringere Lichtintensitit von 147 uE/(m2s) einge-
stellt. Eine Anpassung der Messdaten gelingt nur mit einer wesentlich geringeren maximalen
Carboxylierungsrate der RuBisCO von 7¢ 4, = 2,65 - 107 mol/g/h. Damit ist der Parame-
ter um den Faktor von ca. 2 geringer als bei den Experimenten CCM3 und CCM4 mit einer
Lichtintensitidt von 347 uE/(m?s). Es muss beachtet werden, dass die Parameter aufgrund von
wenigen Messwerten bei geringem CO,-Partialdruck nur mit hoher Unsicherheit geschitzt
werden konnen (s. Tabelle 5.3). Trotzdem ist ein reduziertes Wachstum aufgrund einer Ande-
rung der maximalen Carboxylierungsrate unwahrscheinlich. Neben der RuBisCO-Limitierung
ist daher eine energetische Limitierung der Bildungsraten mit einzubeziehen. Dies wird in dem
folgenden Abschnitt 5.3.3 betrachtet.

5.3.3. Energetische Ausbeute des Organismus

Die Gleichungen 5.15 bis 5.22 erweitern die Massenbilanzen des Modells um die Energie-

bilanz des Organismus. So kann neben den RuBisCO-limitierten Bildungsraten die energeti-
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Tabelle 5.3.: Untere Schranke der Streuung der Parameterschitzfehler-Kovarianzmatrix durch die
Fisher-Informationsmatrix.

Exp. # Schitzfehler der Parameter
Vikc Tko  Nromaz  Nromaz  Thrp Vi
% % % % % %
CCM2 1 — — 89,62 601,35 589,40
CCM3 2 — — 11,34 — 11,95 19,61
CCM4 3 — — 10,54 — 12,50 35,60
CCM3/4 | 4 | 2169,58 967,59 124294 — — 215,36
EZA 5.1 — — 6,47 — 8,26 —
5.2 — — 6,47 — 8,89 17,04

sche Ausbeute des Organismus und eine eventuelle lichtlimitierte Kinetik untersucht werden.
Die vom Organismus umgesetzte Energie wird aus der Flussrate der eingestrahlten Photo-
nen (s. Abschnitt 5.2.3) und der Kinetik des Photosystems berechnet (s. Abschnitt 5.2.1). Die
aus der Photonenflussrate berechnete Umsatzrate an Ribulose-1,5-bisphosphat wurde nach
der Gleichung 2.5 der RuBisCO-Reaktion mit einer Selektivitit von S = 61 mol/mol auf die
Carboxylierungs- und die Oxygenierungsreaktion aufgeteilt [41]. Der zu schitzende Parame-
tersatz des Modells besteht aus den Freiheitsgraden der Massenbilanz (rp, i und dem Koh-
lenstoffanteil des Organismus, der gleich ecx = 0,5 gc/gx gesetzt wurde). Die Freiheitsgrade
der Energiebilanzierung sind die Ausbeuten an ATP und NADPH, gebildet im nichtzykli-
schen Elektronentransport (Yarp prnz und Ynappu,prvz) sowie im zyklischen Elektronen-
transport (Yarp prz) des Photosystems. Diese Ausbeutekoeffizienten der Photonen hinsicht-
lich ATP und NADPH konnen biologisch bedingt zwischen den in Tabelle 2.2 aufgefiihr-
ten Werten variieren. Fiir die Parameterschitzung wurden diese Werte als Grenzen der Aus-
beutekoeffizienten gesetzt. Die vom Organismus umgesetzte Energie wird geméfl Gleichung
5.22 in einen vom Biomassewachstum abhédngigen sowie einen vom Biomassewachstum un-
abhingigen Term aufgeteilt. Der fiir die Biomasseneubildung benétigte Energiebedarf wurde
in dem zu schitzenden Parameter Yx a7 p zusammengefasst. Die Bildung von ATP aus CH,O-
Aquivalenten bei der Tagrespiration 7p wird durch den Parameter Y, p,p beriicksichtigt. Im
Folgenden werden die Werte der Parameter durch Minimierung des quadratischen Fehlers von
der gemessenen zu der berechneten Biomasse- und Glycolatkonzentration ermittelt.

Abbildung 5.9 zeigt die Eingangsparameter fiir die Berechnung der Bildungsraten des Expe-
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riments EZA in Abhingigkeit von der Prozesszeit. Die Eingangsparameter sind die Partial-
driicke von CO; und O, sowie die Verdiinnungsrate D (Analog zu Abbildung 5.6). Zusitzlich
wird aus der Messung der Kinetik des Photosystems die gemessene photosynthetische Aktivi-
tat (YII) vorgegeben. Nicht gezeigt ist als weiterer Eingangsparameter die iiber die Prozesszeit
konstant vorgegebene Photonenflussrate von [ = 232 uE/(m?s). Die mit dem Modell berech-
neten und die gemessenen Glycolat- und Biomassekonzentrationen sind analog zu Abbildung
5.5 in Abbildung 5.10 dargestellt. Die Werte der fiir die Berechnung verwendeten Parameter
sind in Tabelle 5.4 als Parametersatz # 9 angegeben. Die Daten kdnnen mit einem geringen
quadratischen Fehler von 0,4 angepasst werden. Die Auftragung der spezifischen Raten in Ab-
bildung 5.11 zeigt die gekoppelte Bilanzierung von Masse- und Energiestromen. Biomasse-
und Glycolatbildung haben einen unterschiedlichen ATP- und NADPH-Bedarf. Der Bedarf
von Energie- und Reduktionsédquivalenten nimmt bei geringerem CO,-Partialdruck und dar-
aus resultierenden verringerten Bildungsraten ab; die verringerte Rate prozessierter Photonen
verdeutlicht dies. Mit verringerter Wachstumsrate und erhohter Glycolatproduktionsrate sinkt
zudem das Verhiltnis von umgesetzten ATP/NADPH. Dies erfordert eine Anpassung des Pho-
tosystems der Algen. Da die Ausbeutekoeffizienten iiber die Prozesszeit konstant sind, ist die
Anpassung im Verlauf der Prozesszeit an einer Verdnderung der Aufteilung der Photonen zwi-
schen zyklischem (ATP-Produktion) und nichtzyklischem (NADPH- und ATP-Produktion)
Elektronentransport zu erkennen. Die Verringerung des Bildungsratenverhiltnisses von AT-
P/NADPH ist in Abbildung 5.11 gezeigt. Wihrend fiir die Deckung des ATP-Bedarfs bei ho-
hen CO,-Partialdriicken Elektronen teilweise zyklisch transportiert wurden, ist bei geringen
CO,-Partialdriicken diese Rate gleich Null.

Eine Fehlerbetrachtung der geschitzten Parameter ist in Tabelle 5.5 dargestellt. Ein wesent-
liches Ziel der gekoppelten Betrachtung von Stoff- und Energieumsatz ist die Berechnung
der energetischen Ausbeutekoeffizienten. Nur mit genauer Kenntnis des Energieumsatzes im
Organismus gelingt es, eine effiziente Auslegung des Prozesses der Glycolatproduktion zu er-
reichen und Limitierungen aufzukliren. Durch die Fisher-Analyse kann der Fehler der ermit-
telten Parameter berechnet werden. Die Schitzbarkeit und die Hohe des Fehlers sind abhiingig
von dem Parametersatz. So konnen nach der Fisher-Analyse die Parameter rp, 7 und Yarp p
nur mit sehr hohem relativen Fehler gemeinsam geschitzt werden (s. Tabelle 5.5 berechnet
fiir EZA). Die Varianzanalyse der Datengrundlage zeigt, dass der berechnete relative Schétz-
fehler fiir die spezifischen Rate der Tagrespiration 7 und des Glycolatrecyclings 7z mit iiber
10* % sehr hoch ist (s. Tabelle 5.5). Die Parameter 7, und 75 sind bei hohen Lichtintensiti-
ten und geringen spezifischen Bildungsraten durch die RuBisCO-Limitierung begriindet. Der

hohe Anteil an Fluoreszenz (s. Abbildung 5.11) zeigt, dass in dem Bereich geringer CO,-
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Abbildung 5.9.: Eingangsdaten des Modells: (—) O;-Partialdruck, (—) CO,-Partialdruck, (—) Volu-
menstrom Medium, (V) YIL
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Abbildung 5.10.: Berechnete (—, —) und gemessene (M) Konzentrationen der (M) Biomasse und des

(M) Glycolats. Fiir die Berechnung wurde Parametersatz # 9 aus Tabelle 5.2 verwendet.
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Abbildung 5.11.: Berechnete spezifische Raten der (- -) absorbierten 7 py, 455 und (—) prozessierten

Photonen 7pp, pro, der Anteil von (—) TPaNZ/TPhz Sowie (—) rarp/TNappH- Fir die Berechnung
wurde Parametersatz # 9 aus Tabelle 5.2 verwendet.

Tabelle 5.4.: Angepasste Parametersitze Yarp pnnz, Yarp,phz, Yx, aTp und Yarp p berechnet aus
dem um die Photonenbilanz erweiterten Gleichungssatz. Der Ausbeutekoeffizient Yx pj, pro. wurde

aus den modellierten Daten der spezifischen Biomassebildung und der Rate prozessierter Photonen
berechnet. Die spezifischen Raten rp und rr wurden aus der Schitzung (s. Tabelle 5.2) iibernommen

und als konstant angenommen. Der quadratische Fehler der berechneten und gemessenen Daten ist
auflerdem angegeben.

Exp. # Parameter Fehler
Yarppaunz Yarpprnz  Yxare  Yxpwpro: Yarpp
in in in in in
mol/mol mol/mol  mol/mol g/mol mol/mol
CCM2 | 6 1,57 1,33 1,79 1,38 -0,04 0,01
CCM3 | 7 1,34 1,33 1,87 1,39 -0,48 0,08
CCM4 | 8 1,33 1,33 2,17 1,68 -1,10 0,25
EZA 9 1,37 1,33 0,38 1,12 -0,44 0,35
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Tabelle 5.5.: Untere Schranke der Streuung y; ; der Parameterschitzfehler-Kovarianzmatrix durch die
Fisher-Informationsmatrix. Der jeweilige Fehler des Parameters i ist fiir die Messdaten der einzelnen
Experimente und den in Tabelle 5.4 aufgefiihrten Werten der Parameter berechnet.

Exp. Schitzfehler der Parameter
NYarpprnz VYxare  Virp WYarrp Virr
in % in % in % in % in %
EZA 11,72 7,05 5,93E+08 5,93E+08 1,14E+04
11,04 6,68 — 80,60 —
CCM2 206,77 1367,84 — 967,95 —
— 471,82 — 5370,58 —
CCM3 544,17 2812,85 — 17,17 —
— 43,12 — 17,01 —
CCM4 1090,84 4737,24 — 367,72 —
— 79,00 — 18,78 —

Partialdriicke die Kinetik des Organismus bei den vorliegenden experimentellen Bedingungen
nicht lichtlimitiert ist. Daher wurden die Werte der spezifischen Raten rp und rz aus der
Anpassung der RuBisCO-Kinetik (Abschnitt 5.3.2) zur weiteren Anpassung der Messdaten
mit dem gekoppelten Modellansatz vorgegeben. Der Fehler der Ausbeutekoeffizienten wird
dadurch bei der Parameteranpassung reduziert (s. Tabelle 5.5). Fiir das Experiment CCM2
wurde ein signifikant abweichender Wert fiir rp geschitzt. Daher wurde dieser Wert in der
Schitzung ebenfalls als Freiheitsgrad belassen. Der Wert wird dabei mit 2 - 10~ mol/g/h nahe
dem der geschitzten Erhaltungsstoffwechsel in Tabelle 5.2. Die Anpassung von rp und g
mit dem gekoppelten Modell ist prinzipiell moglich. So wurde mit dem erweiterten Modell
die Tagrespiration rp, fiir das Experiment CCM3 bei der Lichtintensitidt von 347 uE/(m?s) auf
einen Wert von 1,55 - 10 mol/g/h geschiitzt. Dieser Wert liegt ca. 25 % unter dem der Tagre-
spiration, der aufgrund der reinen C-Bilanz (s. Abschnitt 5.2.2) ermittelt wurde.

Die Parametersitze # 6 bis # 9 wurden durch Anpassung der Ausbeutekoeffizienten Yx arp,
Yarp phz, Yarppanz sowie Yarp p aufgrund der stofflich und energetisch gekoppelten Bi-
lanzierung ermittelt. Fiir die Glycolatproduktion, d.h. in einem Bereich geringen CO,- Par-
tialdrucks, ist insbesondere der Energiebedarf des Erhaltungsstoffwechsels des Organismus
interessant. Der Wert des Ausbeutekoeffizienten der Tagrespiration betrdgt zwischen Yarp p

=-0,04 molarp/molcy,o und -1,10 mol arp/molcp, 0. Im Calvin-Benson-Zyklus werden pro Mol
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CH,0-Aquivalent 2 Mol ATP und 1 Mol NADPH aufgewendet (s. Abbildung 5.2). Ein Mol
NADPH ist d4quivalent zu 2,5 Mol ATP [47]. So konnen bei der Verstoffwechselung von CH,O
15 % des ATP aus der Carboxylierungsreaktion wiedergewonnen werden. Der ermittelte Ener-
giebedarf des Erhaltungsstoffwechsels (14 - Yarp p) der drei Experimente bei 317 bzw. 347
uE/(m2s) betrigt im Mittel -1,22 - 103 molarp/g/h (+/- 48 %). Der Energiebedarf des Er-
haltungsstoffwechsels der Alge bei einer Lichtintensitit von 147 pE/(m2s) betrigt -7,15 - 107
molarp/g/h. Der Fehler ist jedoch bei diesem Experiment aufgrund einer geringen Datengrund-
lage bei geringem CO,-Partialdruck hoch.

Die Werte fiir die ATP-Ausbeute des Photosystems Yarp py.z und Yarp pp nvz und den ATP-
Bedarf zur Biomassebildung Yx a7 p sind direkt linear voneinander abhiingig. Daher kann die
Fisher-Informationsmatrix nicht aufgestellt werden und der jeweilige Fehler der drei Parame-
ter nicht einzeln bestimmt werden. Durch die lineare Abhingigkeit sind die einzelnen Werte
von Yarp ph.z, Yarp.pn,nz und Yx arp nur bedingt belastbar. Die Zusammenfassung der drei
Ausbeutekoeffizienten zu dem Parameter Yy pp,pro. ldsst Aussagen iliber die Biomasseausbeu-
te pro Photon zu (s. Tabelle 5.5). Als Bezugswert fiir die Ausbeute der gebildeten Biomasse
wird die spezifische Rate der prozessierten Photonen gewihlt. Dadurch wird die Energieaus-
beute unabhéngig von der Kinetik des Photosystems. Fiir die Betrachtung des Energiebedarfs
zur Biomassebildung wurden die Experimente CCM3, CCM4 ([ = 347 uE/(m?s)) und CCM2
(Lo = 147 uE/(m?s)) verwendet. Der Ausbeutekoeffizient Yx pp,pyo. fiir die Experimente CCM3
und CCM4 betrigt Yx prpro. = 1,39 g/mol bzw. 1,68 g/mol und fiir das Experiment CCM2
Yx phpro- = 1,39 g/mol. Fiir den Vergleich der energetischen Ausbeutekoeffizienten zur Bio-
masseneubildung mit dem Energiebedarf der C-Fixierung in dem Calvin-Benson-Zyklus ist
es besser molare Verhéltnisse zu verwenden. Fiir die Umrechnung wird ein Kohlenstoffanteil
im Organismus von ec x = 0,5 gc/gx angenommen. So erhélt man die Ausbeutekoeffizienten
von Y¢ prpro. = 0,058; 0,058 und 0,070 molc/molpy, pro, fiir die Experimente CCM2, CCM3
und CCM4. Der ATP- und NADPH-Bedarf des Calvin-Benson-Zyklus (s. oben) betrigt bei
optimal angepasstem Photosystem 4 prozessierte Photonen pro Mol fixiertem Kohlenstoff.
Der Ausbeutekoeffizient von Mol Kohlenstoff pro Mol Photon Y¢ pppro, des Calvin-Benson-
Zyklus betrdgt somit 0,25 molc/molpy pro,. Die energetische Ausbeute im Hinblick auf den
fixierten Kohlenstoff in Form von CH,0O wird im Vergleich zu dem in Biomasse assimiliertem
Kohlenstoff also im Mittel um 75,3 % verringert.

In Abbildung 5.12 sind die RuBisCO-limitierten sowie die energetisch limitierten Ausbeuten
der Biomassebildungsraten abhéngig vom CO,-Partialdruck sowie fiir zwei Lichtintensitdten
aufgetragen. Die Werte der RuBisCO-limitierten Wachstumsraten wurden aus dem Parameter-

satz # 3 aus Tabelle 5.2 fiir einen Sauerstoffpartialdruck von 21 % des Gesamtdrucks berech-
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net. Fiir die Bildungsrate der Biomasse als Folge des energetischen Photonenflusses wurde die
jeweils maximal erreichbare Wachstumsrate aufgetragen. Diese Wachstumsraten wurden mit
dem Parametersatz # 6 fiir eine Lichtintensitidt von 347 uE/(m2s) bzw. # 8 fiir 147 uE/(m?s) aus
Tabelle 5.4 berechnet.

3,5 T | T | T | T | T | T

3,0 - / -
2,5 = A

2,0 -

1,5 1 -

1,0 5 -

0,5 1 -

0,0 T I T I T I T I T I T
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0

b 1%

pC02 ges

w/ 10° mol/g/h

Abbildung 5.12.: Berechnete (—) und gemessene (H) Biomassebildungsraten als Funktion des CO»-
Partialdrucks. (—) RuBisCO-limitierte Bildungsrate berechnet fiir po,/pges = 21 % mit Parametersatz
# 3 (s. Tabelle5.2), (—) bzw. (- -) lichtlimitierte Bildungsrate bei (A) 347 bzw. (M) 147 pE/(m?s)
berechnet fiir po,/pges = 21 % mit Parametersatz # 6 bzw. # 8 (s. Tabelle 5.4). Die Raten wurden bei
den Experimenten CCM?2 und CCM4 bei jeweils 21 bzw. 16 % O, des Gesamtdrucks gemessen.

Fiir hohe CO,-Partialdriicke werden die maximal moglichen Umsatzraten der RuBisCO nicht
erreicht (siehe hierzu auch Abbildung 5.7b). Die Auftragung der geschitzten maximalen Wachs-
tumsrate aus der Anpassung iiber die Lichtkinetik zeigt insbesondere bei dem Experiment bei
147 pE/(m?s), dass die Wachstumskinetik durch die zur Verfiigung stehenden Photonen be-
grenzt ist. Auch bei hoheren Photonenflussraten von 347 uE/(m?s) kann die maximale Wachs-
tumsrate durch die Lichtabhingigkeit des Wachstums besser dargestellt werden als durch die
RuBisCO-Kinetik. Fiir einen geringen CO,-Partialdruck von unter ca. 0,5 % CO, bei einem
O,-Partialdruck von 16 % des Gesamtdrucks ist die Wachstumsrate durch die RuBisCO-
Kinetik limitiert. Der Verlauf der Wachstumsrate kann somit durch die Kopplung der Licht-
bzw. RuBisCO-Kinetik ermittelt werden.
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5.4. Diskussion des Modells

Das erstellte Modell soll die Bildung von Glycolat und Biomasse im Organismus C. rein-
hardtii CC1860 mathematisch beschreiben. Die Bildungsraten des Organismus werden durch
verschiedene Kinetiken begrenzt. Fiir die Kultivierung von Mikroalgen sind dies insbesondere
die Verfiigbarkeit von CO,, anorganischen Nihrstoffen und Lichtenergie. Die Bildungsraten
sind somit abhédngig von Enzymkinetiken und der Kinetik des Photosystems. Erstgenanntes
basiert wiederum auf intrazelluliren Konzentrationen, zweites auf der Hohe der Photonen-
flussrate. Uber die stéchiometrische Bilanzierung werden die Stoff- und Energiefliisse im Mo-
dell verkniipft. So kdnnen unterschiedliche Limitierungen innerhalb des Organismus aufge-
klart werden. Durch die Induktion von alternativen Stoffwechselwegen kann der Organismus
sich bedingt an die Umgebungsbedingungen anpassen. Neben bekannten Stochiometrien hat
das Modell daher Freiheitsgrade, die spezifisch vom Organismus und von den Wachstumsbe-
dingungen abhingen. Diese Freiheitsgrade konnen durch die Anpassung von simulierten an
experimentell ermittelte Datensétze bestimmt werden.

Das hier beschriebene Modell wurde mit dem Ziel der Prozessoptimierung der Glycolatpro-
duktion erstellt. Die gut aufgekldrten Stoffwechselwege des Organismus C. reinhardtii (z.B.
[47] oder ChlamyCyc- und KEGG-Datenbanken) wurden fiir die Bilanzierung des Organis-
mus auf die fiir Biomasse- und Glycolatproduktion wichtigsten Metaboliten und Stoffwechsel-
wege reduziert. Komplexe Stoffwechselwege wurden unter Beriicksichtigung der stofflichen
und energetischen Netto-Bilanz zusammengefasst (s. Abbildung 5.2). Die Freiheitsgrade des
Modells wurden mittels Varianzanalyse auf ihre lineare Abhédngigkeit iiberpriift (s. Abschnitt
3.5.4) und so gewdhlt, dass sie durch eine Parameterschitzung ermittelbar sind. Diese statisti-
sche Anpassung der Freiheitsgrade an experimentelle Daten klért organismusspezifische und
nicht direkt messbare Raten von Stoffwechselwegen oder Werte von kinetischen Parametern
auf. Die gekoppelte Bilanzierung von Energie- und Stoffstromen lidsst Aussagen iiber ener-
getische Ausbeutekoeffizienten zu. Im Sinne einer Modellbildung wurde die Komplexitit des
Organismus durch die folgenden Annahmen vereinfacht:

Dem verwendeten Organismus C. reinhardtii CC1860 wurde eine so nachhaltige Schidigung
der CCMs unterstellt, dass eine aktive Aufnahme von CO, aus dem Medium nicht moglich ist.
Der intrazelluldre Partialdruck der Gase wurde dem im Medium gleichgesetzt. Letzterer wur-
de aus den Abgasanteilen der Reaktorbegasung bestimmt. Dabei wurde angenommen, dass
ein quasistationdres Gleichgewicht zwischen Gas- und Fliissigphase vorliegt. Die Notwen-
digkeit der Beriicksichtigung eines intrazelluldren Diffusionskoeffizienten bei der Beschrei-

bung der Carboxylierungs- und Oxygenierungskinetik wird fiir hohere mehrzellige Pflanzen
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in der Literatur diskutiert (z.B. [158]). Aufgrund der kurzen Diffusionswege in der einzel-
ligen Mikroalge wurde hier eine Limitierung durch den Stofftransport in dem Organismus
ausgeschlossen. Insbesondere bei dem relativ langsamen Stoffwechsel im Vergleich zu hete-
rotrophen Organismen (z.B. Hefen [171]) erscheint dies zuldssig [94]. Eine Verschiebung des
CO,-HCO5-Gleichgewichts durch kompartimentabhingige Unterschiede des pH-Werts, wie
z.B. von Keymer [172] und Raven [52] untersucht, wurde vernachlédssigt. Auf Reaktorebene
konnte durch die getrennte Regelung von pH-Wert und Gaszufuhr der CO,-Partialdruck exakt
eingestellt werden.

Ausgehend von den CO,- und O,-Partialdriicken kann das von Farquar et al. publizierte Mo-
dell der RuBisCO-Kinetik zur Beschreibung der Oxygenierungs- und Carboxylierungsrate des
Enzyms angewendet werden [161]. Dieser Modellansatz fiir die RuBisCO-Kinetik wurde we-
gen seiner mechanistischen Herleitung gewdhlt. Dies ist ein Vorteil, daher findet der Ansatz
eine breite Verwendung. Andere Vorgehensweisen, z.B. durch einen generalisierten Michaelis-
Menten Ansatz [173], weisen diese Stirke nicht auf. Auch Collatz et al. kritisieren den Ansatz
einer generalisierten Michaelis-Menten-Kinetik, da hierbei die tatsdchlichen Reaktionsschrit-
te der RuBisCO nicht beriicksichtigt werden [174]. Der Ansatz von Farquhar ermoglicht die
Beschreibung der RuBisCO-Kinetik mit vier Parametern. Diese konnen nochmals zu einem
Parameter, der Selektivitit .S, zusammengefasst werden (s. Gleichung 2.6). All diese Parame-
ter miissen spezifisch fiir den Organismus bestimmt werden [161]. Fiir die aus dem Organis-
mus aufgereinigte RuBisCO kann die Carboxylierungs- und Oxygenierungsrate direkt iiber
die Bildungsrate der Reaktionsprodukte gemessen werden (z.B. in [41, 168]). Fiir die hier un-
tersuchte intrazelluldre RuBisCO-Kinetik erfolgt dies indirekt tiber die Wachstums- und Gly-
colatexkretionsraten. Die Bestimmbarkeit der einzelnen kinetischen RuBisCO-Parameter bei
verschiedenen O, und CO,-Partialdriicken wurde in Abschnitt 5.3.1 mittels Sensitivitidtsana-
lyse untersucht. Schon die Zusammenfassung von vier kinetischen Parametern zu einem (der
Selektivitit .S, Gleichung 2.6), mit dem die RuBisCO-Kinetik beschreibbar ist, zeigt die linea-
re Abhingigkeit der Konstanten. Insbesondere die unabhédngige Schitzung von k- und ko ist
auf Grundlage der gewonnenen Ergebnisse nur bedingt moglich (s. Abschnitt 5.3.1). Eine An-
passung der experimentell ermittelten Biomassebildungsraten mit Hilfe einer modifizierten
RuBisCO-Kinetik auf Grundlage des mechanistischen Modells von Farquhar [22] bestitigt
dies (s. Tabelle 5.1). Die iiber GroBenordnungen variierenden Werte der einzelnen Parame-
ter weisen stets die gleiche Selektivitit S auf. Die Schitzung aller vier RuBisCO-Parameter
aufgrund der ermittelten experimentellen Daten ist moglich (s. Parametersatz # 4, Tabelle
5.2). Der Schitzfehler fiir die weiteren Modell-Parameter wird bei Anpassung aller RuBisCO-

Parameter jedoch hoher. Dies zeigt der durch Varianzanalyse ermittelte Fehler fiir die weiteren
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Parameter z.B. der Tagrespiration rp und des Potentials des Glycolatrecyclings rr (Tabelle
5.3). Da diese Grofen fiir die Prozessauslegung besonders interessant sind, wurden auch pu-
blizierte kinetische Daten der aufgereinigten RuBisCO zur Berechnung herangezogen. Diese
kinetischen Parameter der RuBisCO wurden fiir das aufgereinigte Enzym durch unterschied-
liche Methoden und von verschiedenen Autoren fiir C. reinhardtii und weitere Organismen
bestimmt [41, 167, 168]. Die Werte fiir die charakteristische Selektivitit der aufgereinigten
RuBisCO liegen in einem Bereich von S = 61 mol/mol bis S = 72 mol/mol. Vergleichen-
de Untersuchungen hinsichtlich der Kinetik von aufgereinigter und intrazellulédr vorliegender
RuBisCO sind selten, wurden jedoch von von Caemmerer et al. [175] und Harley et al. [59]
vorgenommen. In diesen Untersuchungen konnte eine gute Ubereinstimmung der kinetischen
Konstanten von aufgereinigter RuBisCO und von im Organismus vorliegender RuBisCO fest-
gestellt werden. Diese Erkenntnisse werden durch Anpassung der experimentellen Ergebnisse
bei Verwendung der Literaturdaten k¢, ko und dem Verhéltnis von 7¢ ymaz /70 max in Abschnitt
5.3.2 in dieser Arbeit bestétigt.

Die Varianzanalyse mit den jeweiligen experimentellen Datensédtzen zeigt, dass die maxima-
le Carboxylierungsrate r¢ ., des Organismus mit geringem Fehler geschitzt werden kann
(s. Tabelle 5.3). Dieser Parameter wurde iiber die Prozesszeit als konstant angenommen und
ist damit unabhingig von dem CO,-Partialdruck. Diese Annahme impliziert einen konstan-
ten aktiven Anteil von RuBisCO im Organismus. Die Herleitung der Enzymkinetik zeigt die
Abhingigkeit der Carboxylierungsrate von der Enzymkonzentration [22]. Hudson bestitigt
diesen Zusammenhang in einer héheren Pflanze experimentell [176]. Die Anpassung des ak-
tiven RuBisCO-Anteils in verschiedenen Wachstumsstadien wird in der Literatur diskutiert
(z.B.[32, 33, 177]). Eine Abweichung der Wachstumsrate von der CO,-abhingigen Carboxy-
lierungsrate der RuBisCO ist bisher nur fiir hohe CO,-Partialdriicke nachgewiesen worden.
Diese Abweichung wird durch weitere limitierende Kinetiken begriindet [59, 175]. Eine Ver-
ringerung des RuBisCO-Anteils geht aus diesen Untersuchungen nicht hervor. Eine beschrie-
bene Reduktion des RuBisCO-Anteils durch eine Stickstofflimitierung wurde durch die expe-
rimentellen Bedingungen ausgeschlossen [178]. Eine Verringerung des Enzymanteils der Ru-
BisCO konnte sich auf den Stickstoffausbeutekoeffizienten des Organismus auswirken. Dieser
ist jedoch unter CO,-limitierten und nichtlimitierten Bedingungen identisch (s. Tabelle 4.1).
Die Anpassung der experimentellen Daten an das Modell mit konstantem 7¢ 4, zeigt, dass
die Konzentrationsinderungen von Glycolat und Biomasse im Reaktor bei den jeweilig ein-
gestellten Partialdruckverhiltnissen in den zu erwarteten quasistationidren Zustand iibergehen
(s. Abbildung 5.5). Durch diese gute Anpassbarkeit der experimentellen Daten an die ange-

nommene RuBisCO-Kinetik wird die Annahme eines konstanten aktiven RuBisCO-Anteils
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in dem betrachteten Rahmen validiert. Eine Bestimmung des RuBisCO-Anteils in der Zelle
konnte das Modell sinnvoll erweitern. Dazu ist es jedoch notwendig den aktiven Anteil der
RuBisCO zu ermitteln. Der komplizierte Aktivierungsmechanismus erschwert diese Bestim-
mung.

Die Ubertragung der RuBisCO-Kinetik in den Kontext der Photosynthese wurde insbesondere
von von Caemmerer, Farquhar und Berry auf mechanistischer Ebene vorgenommen [22, 179,
40]. Sie erweitern das Modell der RuBisCO-Kinetik auf den Gesamtorganismus durch die Be-
riicksichtigung der Tagrespiration des Organismus und der Kinetik des Photosystems. In dieser
Arbeit wurde der mechanistische Modell-Ansatz des RuBisCO-limitierten und lichtlimitierten
Wachstums von Farquhar, von Caemmerer und Berry aufgegriffen und im systembiologischen
Sinne umgesetzt. Durch den systembiologischen Ansatz wurden die einzelnen Stoff- und Ener-
giestrome exakt und stochiometrisch gekoppelt bilanziert. Der Verlust von Lichtenergie durch
Umwandlung in Wirme oder einer Ubertragung von PSI zu PSII (Photosystem-Shift) wurde
in den Berechnungen nicht beriicksichtigt. Durch die genaue Einstellung des Absorptionsko-
effizienten in dem zylindrischen Riihrkessel wurde ein sehr homogenes Lichtfeld im Reaktor
erzeugt. So konnten wachstumssteigernde Effekte durch einen Hell-Dunkel-Zyklus vernach-
lassigt werden [135, 95]. Die Energiebilanzierung innerhalb des Organismus gelingt durch die
Aufteilung der eingestrahlten Photonen in einen vom Photosystem prozessierten und einen
in Form von Fluoreszenz abgestrahlten Anteil. Hierzu wurde die Fluoreszenz sowohl in Ab-
hingigkeit vom CO,-Partialdruck als auch in Abhingigkeit von der Lichtintensitiit erfasst.
So konnte der nichtlineare Zusammenhang von Fluoreszenz und Kohlenstoffassimilation bei
Mikroalgen beriicksichtigt werden [73, 170]. Die Adaption des Photosystems an die stochio-
metrische Bereitstellung von Energie- und Reduktionsidquivalenten, wie sie etwa von Forti
et al., Finazziet al. und Cardol et al. [66, 67, 68] gezeigt werden, wurde durch die Imple-
mentierung von zyklischem und nichtzyklischem Elektronentransport einbezogen. So kdnnen
die prozessierten Photonen das Verhiltnis zwischen NADPH und ATP entsprechend der Sto-
chiometrie decken. Die Ausbeutekoeffizienten von Photonen zu NADPH oder ATP wurden
als zeitlich konstant betrachtet und sind damit wéhrend des Experiments auch unabhingig
von dem Partialdruckverhiltnis von CO,/O,. Dies stellt eine Vereinfachung gegeniiber der
Vielzahl der moglichen Stoffwechselwege und der zeitlichen Dynamik der Anpassung des
Photosystems dar (s. Tabelle 2.2 sowie [170]). Der Wert des Verhiltnisses von zyklischem
zu nichtzyklischem Elektronentransport kann daher nur relativ iiber den Prozessverlauf be-
trachtet werden. Die Parameter Y47p prz, Yarppnnvz und Yrp x sind linear abhingig und
daher nicht unabhédngig voneinander aussagekriftig. Die Zusammenfassung der energetischen

Ausbeutekoeffizienten zu Yx pppro. ldsst hingegen Aussagen iiber die energetische Ausbeu-
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te der Biomassebildung zu. Durch den Bezug auf die prozessierten Photonen ist der Faktor
unabhingig von der Kinetik des Photosystems und erlaubt eine Aussage iiber den Energie-
bedarf der Dunkelreaktionen im Organismus. Der Bezug auf die prozessierten Photonen ist
sinnvoll, da Energieverluste durch eine erhohte Fluoreszenz bei hohen Photonenflussraten
durch eine geeignete Auslegung des Reaktors verhindert werden konnen. Im Falle hoher CO,-
Partialdriicke gelingt die Differenzierung zwischen Photosystem-limitiertem Wachstum und
RuBisCO-limitiertem Wachstum (s. Abbildung 5.12). Die erfolgreiche Simulation der verrin-
gerten Wachstumsrate aufgrund einer Lichtlimitierung bei einer Photonenflussrate von 147
UE/(m?s) zeigt dies. Bei einem auf der alleinigen RuBisCO-Kinetik basierenden Modell wére
die Verringerung nur durch die Halbierung des kinetischen Parameters 7¢ ,q, der RuBisCO
erkldrbar (s. Tabelle 5.2). Durch die Bilanzierung von fixiertem Kohlenstoff und absorbierten
Photonen konnte der Energiebedarf innerhalb des Organismus in einen wachstumsabhéngigen
Anteil sowie einen vom Biomassezuwachs unabhingigen Anteil des Erhaltungsstoffwechsels
aufgeteilt werden (s. Abbildungen 5.6 und 5.11). Der mit den experimentellen Daten ange-
passte Ausbeutekoeffizient der Biomasseneubildung Yx pp,pro. betrigt 1,48 gx/molpy pro, (+/-
9,3 %) (s. Tabelle 5.2). Der Mittelwert und die Standardabweichung wurde aus den drei Expe-
rimenten ohne den Zusatz von EZA/DMSO ermittelt. Mit dem experimentspezifischen Wert
von Yx pppro. kann die von der RuBisCO-Kinetik abweichende geringere Wachstumsrate bei
hohen CO,-Partialdriicken sehr gut simuliert werden (s. Abbildung 5.12). Kliphuis et al. er-
mittelten mit Yx pppro. = 1,57 gx/molpy, pro, €inen dhnlichen Ausbeutekoeffizienten [50]. In
ihren Berechnungen beriicksichtigt Kliphuis einen pauschalen Anteil der Fluoreszenz von 0,8.
Eine Betrachtung der Messwerte in Abbildung 4.12a sowie ein Vergleich mit der Literatur zei-
gen, dass dies der maximale Wert von YII ist. Dies ldsst vermuten, dass der tatsdchliche Wert
fiir YII etwas geringer ist. Der Vergleich der Energieausbeute fiir die Neubildung von Bio-
masse mit dem Energiebedarf der Kohlenstofffixierung in Form von CH,O-Aquivalenten im
Calvin-Benson-Zyklus ergibt eine Reduktion des Wirkungsgrads um 75 % durch die Biomas-
seneubildung des Organismus. Dieser Wert ist dhnlich dem von Tredici [6] angegeben Verlust
von 67 % und wird somit durch die Messergebnisse dieser Arbeit gestiitzt.

Wesentliches Ziel dieser Arbeit ist die Modellierung der Photorespiration. Bisherige Model-
le der Photosynthese fokussieren sich auf hohere Pflanzen. Da in diesen das gebildete P-
Glycolat vollstindig recycelt wird, beschrinkt sich bei hoheren Pflanzen die Betrachtung auf
den Kohlenstoff- und Energieverlust durch das Recycling. Die Exkretion von Glycolat durch
Mikroalgen wird von verschiedenen Autoren untersucht (z.B. [51, 154]). Sie widmen sich
der Aufkldrung des Glycolatstoffwechsels oder der indirekten Erforschung der CCMs. Ei-

ne mechanistische Betrachtung der Photorespiration, wie fiir die Photosynthese durchgefiihrt,
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wird von den Autoren nicht vorgenommen. Die Photorespiration wird in dem hier vorgestell-
ten Modell durch die Exkretion und das Recycling von Glycolat in den Masse- und Ener-
giebilanzen beriicksichtigt. P-Glycolat wird insbesondere bei verhéltnismifBig geringen CO,-
Partialdriicken gebildet. Da die Carboxylierungsrate bei geringem CO,-Partialdruck abnimmt,
erhoht sich die spezifische Rate der Tagatmung anteilsméBig. Durch die systembiologische Bi-
lanzierung der Stoffstrome ist eine genaue Aussage liber den durch Respiration verstoffwech-
selten Anteil von Kohlenstoff und dem fiir die Glycolatproduktion verwendeten Kohlenstoff
moglich. Dies ist ein Vorteil gegeniiber bisherigen mechanistischen Modellen von hdéheren
Pflanzen. In diesen wird der Verlust von organisch gebundenem Kohlenstoff in der Photorespi-
ration durch einen der Carboxylierungsrate dquivalenten CO,-Partialdruck I'* beriicksichtigt.
Hierzu ist jedoch die Kenntnis des exkretierten Glycolatanteils notwendig [40]. Die Anpas-
sung des in dieser Arbeit vorgestellten Modells an die experimentell ermittelten Messdaten
zeigt, dass trotz der Vereinfachung der Stoffwechselwege und ohne die genaue Kenntnis von
Regulationsmechanismen die Biomasse- und Glycolatproduktion erfolgreich simuliert werden
konnen. Die statistische Auswertung experimenteller Daten durch eine Parameterschitzung
kléart die nicht direkt bestimmbaren Stoffwechselwege der Tagrespiration rp und des Gly-
colatrecyclings rp auf (s. Tabelle 5.2 bzw. Abbildung 5.6). Die Auftragung der spezifischen
Wachstumsrate als Funktion des CO,-Partialdrucks zeigt den deutlichen Ubergang von den
Photosystem-limitierten Bildungsraten zu den RuBisCO-limitierten Bildungsraten (s. Abbil-
dung 5.12). Die Abhingigkeit der Carboxylierungsrate und Oxygenierungsrate der RuBisCO
vom CO,- und O,-Partialdruck kann in Abbildung 5.7a sehr gut nachvollzogen werden. Sehr
gut ersichtlich ist auch die Reduktion des Wachstums zu p = 0 1/d bei einem deutlich von Null
verschiedenen CO,-Partialdruck. Die Kohlenstoffbilanz um die RuBisCO und den Gesamt-
organismus ermdoglicht die Unterscheidung zwischen verringerter Biomassebildung aufgrund
des Verlustes von organisch gebundenem Kohlenstoff beim Recycling von Glycolat (Photo-
respiration) und der Verstoffwechselung von CH,0-Aquivalenten in der Tagrespiration. Es
konnte ein Anteil der Tagrespiration, bezogen auf die maximale Carboxylierungsrate, von ca.
TD/TCmaz = 30 % fiir den Organismus bestimmt werden. Die Kohlenstoffausbeute in Form
von Biomasse aus Kohlenhydraten ist damit in Mikroalgen deutlich hoher als in heterotro-
phen Organismen. In letzteren liegt die Kohlenstoffausbeute aus Kohlenhydraten in Form von
Biomasse bei ca. 50 %. Die hohere Ausbeute von Mikroalgen ist durch die Nutzung von ATP
und NADPH aus der Photosynthese z.B. fiir den Aufbau von Stirke als Speicherstoff oder
der Bildung von DNA erklirbar. Durch die Tagrespiration von CH,0-Aquivalenten wird Bio-
masse erst ab einem deutlich von Null bzw. ['* abweichendem CO,-Partialdruck gebildet (s.
Abbildung 2.4). Aus dieser Abweichung des CO,-Partialdrucks lésst sich der Erhaltungsstoft-
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wechsel des Organismus bestimmen (s. Abbildung 5.6). Durch die Bilanzierung der Photonen
kann der ATP-Bedarf des Erhaltungsstoffwechsels (Yarp p - rp) ermittelt werden (s. Tabelle
5.4). Der mittlere ATP-Bedarf des Erhaltungsstoffwechsels von 1,22 mmolarp/gx/h liegt im
gleichen Bereich wie der von Kliphuis et al. bestimmte Wert von 2,85 mmolarp/gx/h [50].
Durch die Anpassung der Messdaten mit dem Freiheitsgrad des Glycolatrecyclings 7 kann
bewiesen werden, dass der Organismus in der Lage ist bis zu 70 % des gebildeten Glycolats
zu recyceln (s. Tabelle 5.2). Fiir eine technische Umsetzung muss der Recycling-Stoffwechsel
von Glycolat reduziert werden. EZA hat einen inhibierenden Effekt auf das Glycolatrecycling
(s. Abbildung 5.8). Die Modellierung der in situ-RuBisCO-Kinetik zeigt, dass die von der
Oxygenierungsreaktion maximal zu erwartende Glycolatproduktion des Organismus in den
EZA-Experimenten anndhernd erreicht wird (s. Abbildung 5.8b). Der mittels Varianzanalyse
berechnete relative Schitzfehler betrdgt 17 % (Tabelle 5.3). Daher ist unsicher, in wie weit
der Stoffwechselweg des Glycolatrecyclings vollstindig inhibiert wurde oder eine weitere Er-
hohung von ca. 30 % moglich ist (siehe Abbildung 5.8b). Die optimale Glycolatproduktion
bei einem Verhiltnis von Carboxylierungs- zu Oxygenierungsreaktion ¢ = r¢ /ro =2 wird bei
geringen CO,-Partialdriicken erreicht. Abhdngig vom O,-Partialdruck wird auch die Carboxy-
lierungsrate der RuBisCO verringert. Fiir einen O,-Partialdruck von 45 % ist nach Gleichung
2.5 und unter Beriicksichtigung des Erhaltungsstoffwechsels ein CO,-Partialdruck von ca.
0,2 % des Gesamtdrucks optimal fiir die Produktion von Glycolat. Bei diesem geringen CO,-
Partialdruck betrédgt die Carboxylierungsrate der RuBisCO nur 51,4 % ihres maximal erreich-
baren Werts. Der relative Anteil der Tagrespiration, bezogen auf die Carboxylierungsrate der
RuBisCO, nimmt dabei auf ca. 53,3 % zu. Durch den erhohten Anteil der Tagatmung kann die
theoretisch mogliche Wirkungsgradsteigerung, die sich potentiell bei der Bildung von Glyco-
lat aus den verringerten Verlusten bei der Biomasseneubildung ergiibe, nicht erreicht werden.
Ein weiterer Einflussfaktor ist die geringere Verbrennungsenthalpie von Glycolat (7,6 klJ/kg)
im Vergleich zu Biomasse (20 kJ/kg) [180, 27]. Rechnungen fiir einen O,-Partialdruck von
42 % des Gesamtdrucks, bei denen beriicksichtigt wird, dass der gleiche Anteil an Photonen
in Biomasse bzw. Glycolat prozessiert wird, ergeben eine Wirkungsgradsteigerung von 19 %
bedingt durch den Energieverlust der Tagatmung, durch die verringerte Verbrennungsenthalpie
und die verringerte Glycolatbildungsrate im Vergleich zur maximalen Wachstumsrate. Durch
eine Erhohung des O,-Partialdrucks (z.B. auf 60 % bzw. 80 % des Gesamtdrucks) und bei
Einhaltung des Partialdruck-Verhiltnisses fiir eine optimale Glycolatbildung (® = 2) konnte
die Glycolatproduktion um 7 bzw. 12 % als Folge der erhohten Carboxylierungsrate gesteigert
werden. Der Vergleich der schon beschriebenen verringerten Wachstumsrate von CC1860 mit

der der Wildtypalge WT 11-32b zeigt aufgrund der Unterschiede in der maximal erreichbaren
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spezifischen Wachstumsrate ein weiteres Potential fiir die Glycolatproduktion von 50 %. Die
im Vergleich zum Wildtyp geringe maximale spezifische Wachstumsrate der CC1860 Mutante
konnte nicht durch das Modell erklirt werden. Zwar kann die verringerte Wachstumsrate mit
einem lichtlimitierten Ansatz angepasst werden, die Aufteilung in prozessierte und fluores-
zierte Photonen zeigt jedoch eine Absittigung des Photosystems der CCM-Mutante bei gerin-
geren Photonenflussraten. Der Organismus CC1860 weist somit noch ein energetisches Po-
tential fiir weiteres Wachstum auf (s. Abbildung 4.12a). Ob die RuBisCO-Kinetik durch einen
verringerten Anteil an RuBisCO oder durch ein geschidigtes Photosystem beeinflusst wird,
ist unklar. Die erhohte Wachstumsrate bei Zusatz von EZA konnte auf eine hohere RuBisCO-
Aktivitit hindeuten. Eine Kldrung kann jedoch nur iiber die gleichzeitige Messung des aktiven
RuBisCO-Anteils erfolgen.

Die experimentellen Daten, gestiitzt durch das erstellte Modell, zeigen, dass durch die Einstel-
lung der Prozessbedingungen die Biomasseneubildung weitgehend unterdriickt werden kann
und validiert somit das Konzept der Produktion im Biofilm-Reaktor (s. Kapitel 6). Weiterhin
konnen energetische Limitierungen bedingt durch das Photosystem das Wachstum der Algen
reduzieren. Weitere zu beachtende Limitierungen sind z.B. die Transportwege in der Zelle
(Phosphatshuttles) [181].
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6. Entwicklung eines Biofilmreaktors
fur die Produktion von Glycolat

Fiir die effiziente Produktion von Glycolat entstand im Rahmen dieser Arbeit ein Reaktor
zur Kultivierung von immobilisierten Mikroalgen. Dieser soll eine kontinuierliche Produkti-
on von Glycolat mit einem geringen Bedarf an Betriebsenergie fiir den Reaktor ermdglichen.
In diesem Abschnitt werden zuerst die Stoffstrome berechnet, um den Nahrstoff- und Kohlen-
stoffbedarf der Mikroalgen in dem Reaktor abzuschitzen. Das Reaktorkonzept wird in energe-
tischer Hinsicht mit Reaktoren, die dem Stand der Technik entsprechen, verglichen. Es wurden
geeignete Materialien fiir die Realisierung einer Membranbegasung und der Immobilisierung
der Mikroalgen ausgewihlt. Die Peripherie des Reaktors wurde aufgrund vorangegangener
Berechnungen ausgelegt. Der flachenspezifische Chlorophyllgehalt der Kultivierung von Mi-
kroalgen ermdoglicht die Abschitzung der Lichtabsorption des Biofilms. Die Ergebnisse der
Glycolatproduktion in der Suspensionskultur wurden auf den Biofilm-Reaktor tibertragen. Fiir
die homogene Verteilung des Lichts iiber die Tiefe des Biofilms wurde das Konzept der Licht-
verteilung mittels lichtleitender Einbauten weiterverfolgt und in Suspensionskultivierungen

validiert.

6.1. Stoffliche Auslegung des Reaktorbetriebs

Fiir die Auslegung des Reaktors und der Peripherie wurden die eingetragenen Stoffstrome
abgeschitzt. Es wurde von einer PCE des Biofilms von 5 % ausgegangen. Fiir das Jahresmit-
tel der solaren Einstrahlung wurde eine Lichtintensitdt von 153 W/m?2 angenommen [8]. Dies
entspricht bei einem Energiegehalt der Photonen von 0,211 J/uE einer Lichtintensitit von
725 pE/(m?s) [102]. Fiir die Betrachtung von Versorgungsspitzen wurde eine maximale Inten-
sitidt von 2500 pE/(m?2s) bzw. 526,3 W/m? angenommen. Bei der Berechnung der Stoffstrome

wurde zwischen folgenden zwei Betriebsphasen des Prozesses unterschieden:
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1. Wachstum der Algen fiir die Gewinnung von Biomasse: Fiir die Zusammensetzung der
Algen wurden die in Tabelle 4.1 angegebenen Werte angenommen. Zudem wurde von
einem Kohlenstoffanteil von 50 % (w/w) der Gesamtmasse ausgegangen [143, 50]. Der
Energiegehalt der Biomasse betrigt 20 kJ/g [182].

2. Produktion von Glycolat ohne weitere Zunahme der Biomasse: Eine Nihrstoffzufuhr ist
in diesem Prozessschritt nicht notwendig. Das Glycolat muss abgefiihrt werden, um eine
toxische Konzentration nicht zu iiberschreiten. In Experimenten hatte eine maximale
Konzentration von ca. 1 g/l keinen schidigenden Einfluss auf die Mikroalgen. Dieser
Wert wurde daher fiir die Berechnung der Flussrate des Mediums zugrunde gelegt. Der
Einfluss hoherer Konzentrationen wurde nicht untersucht. Bei den Berechnungen wurde

von einem Energiegehalt des Glycolats von 7,6 kJ/mol ausgegangen [180].

Tabelle 6.1 fiihrt die die Bildungsraten von Biomasse und Glycolat fiir die beiden Szenarien
des Reaktorbetriebs und zwei Einstrahlleistungen auf. Aus den Biomassebildungsraten wurde
der Verbrauch der Niahrstoffe berechnet und damit die minimale Flussrate von 1-fachem TP-
Medium zur Deckung des Nihrstoffverbrauchs ermittelt. Der zudem aufgefiihrte Kohlenstoft-
bedarf ist wichtig fiir die Auslegung der Begasung in Abschnitt 6.3. Fiir den Betriebszustand
der Glycolatbildung wurde der zum Abtransport von Glycolatlésung benotigte Medienstrom

berechnet.

6.2. Vergleich der Betriebsleistung von
Photobioreaktoren

Ein zentrales Kriterium bei der Konstruktion des Reaktors war ein minimaler Energieein-
trag fiir dessen Betrieb. Ein horizontales Reaktorkonzept sowie eine Begasung iiber Mem-
branen reduzieren die aufzuwendende Betriebsenergie fiir Begasung und Durchmischung. Im
Folgenden wird das Konzept des Biofilm-Reaktors mit weiteren Reaktoren, die dem Stand
der Technik entsprechen, hinsichtlich der aufzuwendenden Betriebsenergie fiir Begasung und

Durchmischung verglichen.

1. Rohrreaktor: Es wurde ein vertikaler Rohrreaktor mit 10 iibereinanderliegenden Rohren
pro Reaktor angenommen [107]. Die Rohren haben einen Durchmesser von dg = 0,05 m.

Der horizontale Abstand der Reaktoren entspricht mit 0,5 m der optimalen Auslegung
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Tabelle 6.1.: Bildungsraten von Biomasse und Glycolat fiir die zwei Betriebszustiande des Biofilmreak-
tors sowie zwei verschiedene Sonneneinstrahlleistungen, die Aufnahmeraten von Stickstoff, Schwefel,
Phosphor und Kohlenstoff fiir die Bildung von Biomasse und Glycolat.

Flichenbezogene Rate | Einheit | Bildungs- und Aufnahmeraten bei
153,0 W/m? 526,3 W/m?

Biomassezuwachs g/m?/s 3,83 -10* 1,32-103
Stickstoff g/m?/s 1,48 - 10° 5,08 - 10°
Schwefel g/m?/s 7.40 - 108 2.55-107
Phosphor g/m?/s 1,94 - 107 6,68 - 107
Kohlenstoff mol/m?/s | 4,19 - 107 1,44 - 10*
Flussrate Medium ml/m?/s | 6,14 -103 2.11-107
Glycolatbildung g/m?/s 1,01 -10° 3,46 - 107
Kohlenstoff mol/m?/s | 2,65 - 107 9.11-10?
Flussrate Medium ml/m?/s 1,01 3,46

von [183]. Fiir die Berechnung von Volumen etc. wird somit von 20 Rohren pro Me-
ter ausgegangen. Eine Pumpe befordert das Medium mit einer Geschwindigkeit von
v; = 0,6 m/s durch die Rohren des Reaktors. Fiir den Gasaustausch ist ein 2 m hoher
Riser vorgesehen, der mit Vg = 0,17 vvm Gasgemisch durchstromt wird. Mit Ausnah-
me des Abstands der Rohren wurden fiir die Dimensionierung des Reaktors Werte von

Bosma iibernommen [107].

2. Flat-Plate-Reaktor: Der Reaktor hat eine Fiillhohe von 1,24 m und eine Dicke von
0,07 m [106]. Die einzelnen Reaktoren haben einen Abstand von 0,2 m, also liegen
4 Reaktoren pro Meter [183] vor. Der Reaktor wird durch aufsteigende Blasen gemischt
und begast. Fiir eine optimale Durchmischung und einen optimalen Gastransfer wurde

eine Durchmischung von 0,25 vvm angenommen [106].

3. Open-Pond: Der gesamte Reaktor hat eine Linge von 9 m, eine Breite von 3 m und
eine Fiillhéhe von 0,2 m. Die berechneten Werte wurden auf eine Reaktorfliche von
1 m? bezogen. Der Reaktor wird mit einer Flussrate von 0,25 m/s durchmischt. Eine

Begasung erfolgt nur iiber die Oberflache [107]

4. Biofilm-Reaktor: Eine Konstruktion des Biofilm-Reaktors ist in Abschnitt 6.6 beschrie-

ben. Das mit Medium iiberstromte Kultivierungskompartiment hat eine Héhe von 10 mm.
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Das Begasungskompartiment hat eine Héhe von 1 mm. Die Gas- und Medium- Volu-
menstrome entsprechen den Werten der Tabelle 6.1. Die berechneten Werte wurden auf

eine Reaktorfliche von 1 m? bezogen.

Die KenngrofBen sind den entsprechenden Verdffentlichungen entnommen und in der Tabelle
6.2 flichenspezifisch zusammengefasst. Fiir den Rohrreaktor und den Flat-Plate-Reaktor wur-
de hierbei von einem Abstand der Reaktoren von 0,5 bzw. 0,2 m ausgegangen. Dieser optimale
Abstand der Reaktoren wurde fiir Rohrreaktoren von Slegers berechnet [183]. Er ist abhiingig
von der Geometrie sowie dem Sonnenstand und somit auch dem Breiten- und Lingengrad. Der
Abstand von 0,2 m bzw. 0,5 m ist optimal fiir Stideuropa. Fiir die Vergleichbarkeit wurde fiir
alle Reaktoren der flichenspezifische Energiebedarf Ly, 4 fiir Begasung und Durchmischung
gemdl Abschnitt 3.5.5 berechnet. Hierfiir wurden der Druckabfall der Fliissigkeit iiber die
Reaktorldnge und der zu iiberwindende hydrostatische Gegendruck fiir die Begasung des Re-
aktors berechnet. Fiir die Durchstromung des Begasungssegments des Biofilm-Reaktors wurde
die Kompression der Luft vernachléssigt. Dies ist bei einer Gasgeschwindigkeit von v, < 0,3
Mach zulidssig [184]. Fiir die Validierung des berechneten Leistungseintrags mit gemessenen
Daten aus der Literatur wurde der volumetrische Leistungseintrag L. v ebenfalls berechnet
(s. Tabelle 6.2).

Die Stromung in Rohrreaktor und Open-Pond liegt bei der betrachteten FlieBgeschwindigkeit
im turbulenten Bereich. Durch die lange Rohrstrecke ist iiber den Rohrreaktor ein Druckabfall
von 0,25 bar pro Meter Anlagenstrecke zu verzeichnen. Im Open-Pond ist durch den hohen
Querschnitt der Druckverlust trotz turbulenter Stromung und hoherer Flussraten wesentlich
geringer. Der betrachtete Biofilm-Reaktor weist mit einer Reynolds-Zahl Re < 1,13 - 102 als
einziger Reaktor ein laminares Stromungsprofil auf. Durch die zusétzlichen geringen Volu-

menstrome wird eine weitere Reduktion des Leistungseintrags erzielt.

6.3. Auswahl einer Membran fur die Be- und
Entgasung des Kultivierungssegments

Die Bestimmung von Stofftransportkoeffizienten durch Membranen in einem Messstand ist in
Abschnitt 3.5.2 beschrieben. Der Stofftransportkoeffizient wurde hier gesondert fiir die Ga-
se O, und CO, bestimmt. Die Membranen wurden aufgrund einer Literaturrecherche beziig-
lich ihrer Eignung fiir biologische Prozesse ausgewdihlt. Das Material und die entsprechen-

den Herstellerangaben zu den Membranen sind in Tabelle 6.3 aufgefiihrt. Die gemessenen
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Tabelle 6.2.: Geometrie, Betriebsgrofien und berechneter Druckabfall bzw. Leistungseintrag fiir vier
Reaktortypen. Der Leistungseintrag fiir die Fliissigphase (L) und die Gasphase (Lg) wurde gemiB
Abschnitt 3.5.5 durchgefiihrt und ist flichenspezifisch (Lges, o) bzw. volumenspezifisch (Lges, v) ange-
geben. Die Angabe bzw. Berechnung der FlieBgeschwindigkeit der Fliissigkeit (v;), der Volumenfluss-
rate der Fliissigkeit (Vl), der Reynoldszahl (Re), des Rohrreibungsbeiwerts (\), des Druckgradienten
aufgrund der Rohrreibung (A pg;), des Druckgradienten aufgrund der Hydrostatik (A pys), des insge-
samt resultierender Druckgradienten (A pges 1) und des Volumenstroms der Gasphase (Vg) ist in den
genannten Quellen bzw. in Abschnitt 3.5.5 gegeben.

Flat- Rohr- Open- Biofilm-

Einheit Plate reaktor Pond Reaktor
Geometrie
Lénge m 1 1 1 1
Breite m 0,07 — 1 1
Durchmesser m — 0,05 — —
Hohe, Reaktor m 1,24 — 0,19 0,01
Hohe, Riser m — 2 — —
Reaktoren prom | 1/m 4 20 1 1
Pumprate
Vi m/s — 0,6 0,25 0,0005
v, m?3/s/m? — 9,98 -10* 5,01-10% 5,01-10°
Re — — 7,73 -10° 1,09-10* 1,13-107
A — — 3,38-102 3,10-102 5,73 -10°
A Prr bar — 0,05 499 -10° 7,27 -107
A pys bar — 0,20 — —
A Pees, 1 bar — 0,25 499 .10° 3,57-1073
Begasung
Ve vvm 0,25 0,17 — 5-10°
VIV m3¥/s/m? | 1,45-10° 1,43 .10* — 3,57 - 102
A Poes, ¢ bar 0,12 0,20 — 3,57 - 107
Leistung
L W/m? — 22,13 0,25 1,79 - 1073
L, W/m? 17,24 2,69 1,83 - 107
Lees, A W/m? 17,24 24,82 0,25 1,79 - 1073
Lees, v W/m? 49,66 412,93 1,25 0,01
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Stofftransportkoeffizienten der Membranen sowie der Stofftransport bei reiner Oberflichen-
begasung (Messung durch Robert Dillschneider, nicht verdffentlicht), sind in Abbildung 6.1
dargestellt. Fiir O, sind die Stofftransportkoeffizienten der unterschiedlichen Membranen sehr
dhnlich und weichen um maximal 18 % voneinander ab. Der mittlere Stofftransportkoeffizient
aller Membranen betriigt k; = 4,34 - 10 m/s. Verglichen mit der Oberfliichenbegasung ist der
Transportkoeffizient durch eine Membran um den Faktor 2,4 geringer. Fiir CO, sind die Trans-
portkoeffizienten mit einer relativen Abweichung 85 % vom minimalen zum maximalen Wert
deutlich unterschiedlich. Die Membranen aus Teflon (k; = 4,02 - 10 m/s) und Polypropylen
(k; = 4,44 - 10° m/s) weisen die hochsten Transportkoeffizienten auf. Aufgrund des guten
Stoffiiberganges und der Autoklavierbarkeit der PTFE-Membran wurde diese fiir die weiteren

Kultivierungen verwendet.

1x107° I M. Accurel PP
r . B W ACKER SILIKON
= 8x10°- [ | PTFE Emflon 0.02um
5 I PTFE Emflon 0.2um
i - |:| Oberflache
£ 6x10°
@]
-~ 4
=
=}
&
=}
=
&
2
wn

Sauerstoff Kohlendioxid

Abbildung 6.1.: Stofftransportkoeffizient k; einer Grenzfliche Wasser-Luft und von Membranen un-
terschiedlicher Materialien fiir die Gase O, und CO,.

Tabelle 6.3.: Ausgewihlte Membranen fiir die Gasversorgung des Biofilm-Reaktors.

Hersteller = Handelsname Material Porengrofle Dicke
— — — um um
Membrana Accurel Polypropylen 0,1 100
Wacker Elastosil Silikon dicht 200
Pall Emflon PTFE 0,2 200
Pall Emflon PTFE 0,02 200
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6.4. Auswahl einer Immobilisierungsmatrix

Fiir die Immobilisierung von Mikroalgen werden in der Literatur unterschiedliche Verfahren
beschrieben wie z.B. der Einschluss in Hydrogele [185] oder die Fixierung auf anorganischen
Materialien in Form eines Biofilms (s. Abschnitt 2.2.2). In dieser Arbeit wurden der Ein-
schluss in Hydrogele (Alginat und Agarose) und die Bildung von Biofilmen an der Oberfliche
unterschiedlicher Materialien verfolgt. Der Einschluss von Mikroalgen in Hydrogelen war
prinzipiell moglich, allerdings ist der Herstellungsprozess sehr aufwindig und damit die Kon-
taminationsgefahr hoch. Wurden die Algen in Alginat-Kugeln eingeschlossen, quollen diese
im Langzeitbetrieb ab ca. 4 Tagen auf und wurden fragil. Im Falle von beiden Einschlussme-
thoden wuchsen Algen auBerhalb der Matrix im Medium, wodurch die Immobilisierung fiir
den Langzeitbetrieb ungeeignet ist. Durch den Einschluss wurde zudem kein Biofilm, sondern
nur eine Immobilisierung erreicht. Daher wurde der Ansatz des Einschlusses in Hydrogele
verworfen. Aus einer Literaturstudie ging hervor, dass Baumwolle ein geeignetes Material fiir
die Bildung eines Biofilms ist. Fiir die weitere Arbeit mit dem horizontalen Reaktor wurden
die Algen auf einer Textiloberfliche aus Baumwolle (Frottana Walkfrottier, flichenspezifische
Masse 380 g/m?) immobilisiert. Dieses Material erwies sich als gut geeignet fiir den Riickhalt
der Algen im Reaktor. Im kontinuierlichen Betrieb mit einer Flussrate von 0,2 ml/min betrug
die Konzentration der Algen im Auslauf des Reaktors 5 mg/l. Da der Reaktor wihrend des Pro-
zessverlaufs geschlossen war, konnte der Chlorophyllgehalt nur nach Ende der Kultivierung
bestimmt werden. Fiir eine qualitative Bewertung ist die Kultivierung in dem Biofilm-Reaktor
in Abbildung 6.10 dokumentiert. Die Zellen wuchsen homogen tiber die Fldche verteilt bis zu
einem dichten Film. Zum Ende der Kultivierung wurde das Vlies an fiinf unterschiedlichen
Stellen beziiglich der flichenspezifischen Chlorophyllbeladung charakterisiert. Der Zellauf-
schluss erfolgte hierfiir mittels Dimethylsulfoxid (siehe Abschnitt 3.4.2). Der Biofilm wies
zu Prozessende einen mittleren flachenspezifischen Chlorophyllgehalt von 1147,1 mg/m? (+/-
106,3 mg/m?) auf. Fiir eine Absorption von 90 % des eingestrahlten Lichts werden theoreti-
sche Chlorophylldichten von 300 mg/m? benoétigt [124]. Das in den Reaktor einfallende Licht

wird somit mit zu iiber 90 % absorbiert.
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6.5. Homogenisierung der Lichtintensitat in
Photobioreaktoren

Fiir die Herstellung der lichtleitenden Einbauten wurden zunichst verschiedene Materialien
auf ihre Eignung fiir den Einbau in Photobioreaktoren getestet und eine Methodik fiir ihre
Herstellung entwickelt. Die Auslegung der Struktur erfolgte aufgrund der Betrachtung des
Brechungsindexes des Materials und der Absorption der Algensuspension. Die hergestellten
Strukturen wurden auf ihre lichtstreuende Eigenschaft untersucht. Eine Validierung des Kon-

zepts erfolgte in vergleichenden Kultivierungen in Mini-Plattenreaktoren.

6.5.1. Herstellung und Charakterisierung von lichtleitenden
Einbauten

Die lichtleitenden Strukturen wurden nach einer Replikatechnik durch die Abformung von
Kugelpackungen hergestellt (s. Abschnitt 3.3). Als Abformmaterial wurden kugelféormige Hy-
drogele verwendet, die in ihrem Durchmesser variabel waren. Fiir den Einsatz in Photobiore-
aktoren wurden verschiedene Materialien fiir die Herstellung der lichtleitenden Einbauten auf
ihre Eignung getestet. Optimale Materialien zeichnen sich durch die folgenden Eigenschaften

aus:

* Transparentes Material

Streuung des Lichts an der Grenzflache der Struktur in das Wasser, d.h. Brechungsindex

signifikant unterschiedlich zu Wasser (ng20(A = 680 nm) = 1,33)

Autoklavierbarkeit (T = 121°C, p = 1 bar, Wasserdampf)

Fiir Algen nicht toxisches Material

Ein Material mit optimalem Brechungsindex fokussiert das Licht in das Kugelinnere. Die
Abbildungsgleichung 6.1 beschreibt die Brechung des Lichts an einer Kugeloberfliche [186].
nq %) Ng — N

p A 6.1

Mit den Brechungsindizes der beiden Materialien n; und ns, der gegenstandsseitigen Brenn-
weite g, der bildseitigen Brennweite b und dem Radius der Kugel r. Bei der Beleuchtung

von Photobioreaktoren wird von achsenparallelem Licht (¢ — 00) ausgegangen. Fiir einen
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19
.
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Abbildung 6.2.: Brechung eines Lichtstrahls an einer Kugeloberflache, welche die Materialien mit den
Brechungsindizes n; und n, voneinander trennt, nach Meschede [186]. G: Gegenstandsseitige Brenn-
weite mit der Enternung g vom Mittelpunkt der Kugel, B: Bildseitige Brennweite mit der Entfernung b
vom Mittelpunkt der Kugel, M: Mittelpunkt der Kugel mit Radius r.

Kugelradius von 5 mm gilt fiir eine vollstindige Fokussierung des auf die Kugeloberfldche
auftreffenden Lichts eine maximale bildseitige Brennweite von b = 10 mm. Um dies zu errei-
chen, muss das Verhiltnis der Brechungsindizes von Wasser und Material ein Verhiltnis von
no/ny = 2 erfiillen. Brechungsindizes mit einem doppelt so hohen Wert des Brechungsindex
wie Wasser (also ny = 2,66) sind selten und nicht einfach zu bearbeiten (Sultanova, Kasarova,
und Nikolov 2012). In einer Literaturrecherche stellten sich zweikomponentige Epoxidharze
und ein kaltvernetzendes Silikon als potentiell geeignete Materialien heraus. Die Hersteller-
angaben und der Brechungsindex sind in Tabelle 6.4 aufgefiihrt. Fiir die Epoxidharze existie-
ren keine Herstellerangaben. Brechungsindizes vergleichbarer Epoxidharze liegen im Bereich
von n, = 1,48 ... 1,55 (swiss-composite: Riitapox L 20 — SL oder Proxy-Sytems: Epoxyd-

GieBharzsystem ,,wasserklar”).

Tabelle 6.4.: Herstellerangaben und Brechungsindex der getesteten Materialien fiir die Herstellung von
lichtleitenden Einbauten (LL).

Hersteller Handelsname Material Brechungsindex

bei A = 680 nm

Epple Chemie epple Chemie 6908 Epoxidharz n.A.
Epple Chemie epple Chemie 7149 Epoxidharz n.A.
Wacker Elastosil RT 604 Silikon 1,41

Aus den Materialien wurden Priitkorper hergestellt und nach den oben angegebenen Krite-

rien untersucht. Das Silikon erfiillt alle Kriterien fiir den Einsatz in Photobioreaktoren. Die
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weiteren Materialien sind aufgrund von Opazitit und Verformung nach dem Autoklavieren
ungeeignet. Die Herstellung der Strukturen wurde mit Silikon weiterverfolgt. Dies weist mit
einem Brechungsindex ngjjkon(A = 680 nm) = 1,41 ein Verhiltnis zu Wasser von 1,06 auf.
Damit ist die Fokussierung nicht ideal bei b = 10 mm sondern bei b = 84 mm. Auf die Kugelo-
berfliche auftreffendes Licht wird somit nicht vollstindig in die Kugel gebrochen. Konstruktiv
wurde durch eine zweite Reihe an Kugeln eine weitere Absorption des Lichts durch die Algen
und eine weitere Verdiinnung des Lichtes erreicht. Fiir die Abschidtzung der abzuformenden
Kugeldurchmesser wurde die Absorption in einer Algensuspension nach einem adaptierten
Ansatz nach Lambert-Beer (Gleichung 2.11) berechnet. Bei einer Konzentration von cx = 1;
2,5 bzw. 5 g/l werden bei einem Plattenreaktor 90 % des auf die Oberfliche auftreffenden
Lichts nach 15,3; 6,1 bzw. 3 mm Lichtweg absorbiert. Der fiir die Berechnung verwendete
adaptierte Absorptionskoeffizient e = 150 1/g/m wurde fiir eine Konzentration der Algen von
0,3 g/l bestimmt. Lichtleitende Einbauten wurden mit den Durchmessern von 5; 7,5; 10 bzw.
11 mm nach der Replikatechnik hergestellt (s. Abschnitt 3.3). Bei diesen Durchmessern wird
bei Biomassekonzentrationen von 1 bis 2,5 g/l eine Absorption von 90 % des eingestrahlten
Lichts erreicht. Ein lichtleitender Einbau ist in Abbildung 6.3b gezeigt. Die Lichtstreuung an
den Phasengrenzflichen der lichtleitenden Einbauten wurde zunéchst in Wasser ohne Zugabe
von Algen untersucht. Die durchschnittliche Transmission (gemessen an 16 Messpunkten), die
Streuung sowie die hieraus berechnete Reflexion ist in Abbildung 6.3a angegeben. Die durch-
schnittlich gestreute Photonenflussrate steigt mit geringerem Kugeldurchmesser. So kann das
gestreute Licht bei einer Verringerung des Kugeldurchmessers von 11 mm auf 5 mm von 16 %
auf 23 % erhoht werden.

6.5.2. Kultivierung mit lichtleitenden Einbauten in
Plattenreaktoren

In parallelen Kultivierungen in Mini-Platten-Reaktoren wurde der Einfluss der transparenten
lichtleitenden Einbauten auf die spezifische Wachstumsrate p sowie die PCE betrachtet. Dies
wurde bei einer Lichtintensitit von 1000 uE m™ s! untersucht. Das experimentelle Vorgehen
ist in Abschnitt 3.3 beschrieben. Die Verlidufe der Biomassekonzentration der Experimente bei
1000 puE/(m?s) sind in Abbildung 6.4 abgebildet. Die aufgetragenen Messwerte fiir das Expe-
riment mit lichtleitenden Einbauten wurden aus dem Mittelwert von drei zeitlich parallelen
Experimenten ermittelt. Die Balken zeigen die Standardabweichung an. Fiir die letzten drei

Messwerte ist einer der drei Reaktoren in der Mittelwertbildung aufgrund einer starken Ab-
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Abbildung 6.3.: (a) Charakterisierung der (l)Transmission, (l) Streuung und (M) Reflexion lichtlei-
tender Einbauten mit verschiedenen Porendurchmessern. (b) Lichtleitender Einbau mit einem Poren-
durchmesser von 11 mm.

Tabelle 6.5.: Werte der Wachstumsraten und PCE fiir die Kultivierung mit und ohne lichtleitende Ein-
bauten.

mitLL1 mitLL2 mitLL3 ohnelLL1 ohnelL 2
pin 1/d 1,09 1,06 1,17 0,95 0,94
PCE in % 1,66 1,85 2,09 1,12 1,03

weichung der gemessenen Biomasse nicht beriicksichtigt worden. Angegeben ist bei diesen
Messwerten der Mittelwert der beiden verbleibenden Reaktoren. Die abgebildeten Werte fiir
die Kultivierung ohne lichtleitende Einbauten sind die Mittelwerte aus zwei zeitgleich laufen-
den Experimenten. Die Messwerte der zwei Experimente wichen iiber den Kultivierungsver-
lauf im Mittel um 6 % voneinander ab. Die spezifische Wachstumsrate in der exponentiellen
Wachstumsphase und die PCE in der linearen Wachstumsphase der einzelnen Experimente
sind in Tabelle 6.5 zusammengefasst.

Der zeitliche Verlauf der Biomassekonzentration ist in Abbildung 6.4a zusammen mit der
jeweiligen Transmission des Lichts durch den Reaktor aufgetragen. Die Auftragung der loga-
rithmierten Konzentration, normiert auf die Biomassekonzentration zur Prozesszeit von 64 h
ist in Abbildung 6.4b in Abhingigkeit von der Zeit aufgetragen. Die Auftragung der loga-
rithmierten Biomassekonzentration zeigt eine exponentielle Wachstumsrate von 60 h bis zu

einer Prozesszeit von ca. 135 h. Die exponentielle Wachstumsrate der Algen, bestimmt in
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Abbildung 6.4.: Zeitlicher Verlauf von (M) Konzentration und ({J) Transmission der Kultivierung von

C. reinhardtii WT-8b+ (H) mit und (H) ohne lichtleitende Einbauten.
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Abbildung 6.5.: Zeitlicher Verlauf von Biomasse und vom Reaktor absorbierter Anteil der Photonen
bei Kultivierung von C. reinhardtii WT-8b+ (H) mit und (H) ohne lichtleitende Einbauten.
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dem Zeitraum von 60 h bis 135 h, ist durch den Einsatz der lichtleitenden Einbauten um
etwa 15 % hoher als in den Vergleichsreaktoren ohne die Einbauten. Die erreichte Biomas-
sekonzentration von 2,86 g/l zum Ende der exponentiellen Wachstumsphase im Reaktor mit
lichtleitenden Einbauten ist deutlich hoher als die Biomassekonzentration von 1,78 g/l im
Reaktor ohne die Einbauten. Die Algen wachsen im Reaktor mit diesen Einbauten bis zu
hoheren Biomassekonzentrationen exponentiell als im Vergleichsreaktor ohne die Einbauten.
Unter Beachtung der unterschiedlichen Volumina der Reaktoren wurde mit Einbauten eine
Biomasse von 0,42 g bzw. ohne Einbauten von 0,31 g gebildet. In der exponentiellen Phase
konnte somit eine Produktionssteigerung von 35 % erzielt werden. In Abbildung 6.4a ist eine
geringere Transmission von Photonen durch den Reaktor zu erkennen. Abbildung 6.5b zeigt
den Anteil der Rate vom Reaktor absorbierter Photonen, normiert auf die Photonenflussrate,
die auf die Reaktoroberfliche eintrifft, in Abhéngigkeit von der Algenkonzentration. Bei ge-
ringen Konzentrationen der Algen wird durch die Streuung des Lichts an den Einbauten eine
hohere Absorption der Photonen im Reaktor erreicht. Bei einer Algenkonzentration von ca.
0,1 g/l wird durch die Einbauten 66 % mehr Licht absorbiert. Erst ab einer Konzentration von
ca. 0,75 g/l wird in beiden Reaktoren gleich viel Licht absorbiert. Beide Reaktoren erreichen
ab einer Biomasse von 2 g/l die maximale Absorption von 93 % des auftreffenden Lichts.
Der verbleibende Anteil von 7 % wird von der Reaktoroberflache reflektiert oder transmittiert.
Dabei ist die Reflexion mit ca. 50 pE/(m?s) der groflere Anteil im Vergleich zur Transmissi-
on mit ca. 2 umol/(m?2s). Diese geringe Transmission wird von den Reaktoren mit und ohne
die Einbauten ab einer Prozesszeit von 160 h erreicht (s. Abbildung 6.4a). Der Ubergang von
der exponentiellen in die lineare Wachstumsphase ist ab einer Prozesszeit von 140 h gut er-
sichtlich. Ab der Prozesszeit von ca. 160 h wurde die PCE der Reaktoren bestimmt. Im Mittel
wurde mit den lichtleitenden Einbauten eine PCE von 1,82 % erreicht. Ohne Einbauten war
die PCE mit einem Duchschnitt von 1,07 % deutlich geringer. Die erhohte PCE lésst auf eine

Lichtverteilung im Reaktor schlieen, die ein geringeres unproduktives Volumen aufweist.

6.6. Konstruktion eines Reaktors zur Kultivierung
eines phototrophen Biofilms

Auf Basis der Erkenntnisse der vorhergehenden Abschnitte wurde ein Reaktordesign entwi-
ckelt, das die Kultivierung von Algen in einem horizontalen Biofilm-Reaktor ermoglichte. Der

Reaktor wurde nach den folgenden Kriterien konzipiert:
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* Der Reaktor soll die sterile Kultivierung von Mikroalgen in einem Biofilm ermdglichen.
* Der Reaktor soll als horizontaler Plattenreaktor betrieben werden.

* Eine Be- und Entgasung des Reaktors soll iiber Membranen erfolgen.

* Der Reaktor soll die kontinuierliche Produktion von Glycolat ermoglichen.

* Der PBR soll so konstruiert werden, dass er modular an das Gesamtanlagenkonzept von
Photomethan (Photomodul, Trennmodul, Bakterienmodul) angeschlossen werden kann

und modular hochskalierbar ist (,,Numbering up”).

* Um Modifikationen an dem PBR vorzunehmen, sollen die Teile moglichst austauschbar

konstruiert werden.
* Das System soll in einem Autoklaven dampfsterilisierbar sein.

Abbildung 6.6 zeigt den Aufbau des konstruierten Reaktors in der Explosionszeichnung, be-
stehend aus Metallrahmen (dunkelgrau), Glasscheiben (hellgrau), Flachdichtungen (blau) und
Membran zur Begasung (gelb). Zur Veranschaulichung des kompartimentierten Aufbaus zeigt
Abbildung 6.7 einen Schnitt in der y-z-Ebene durch die Mitte des Reaktors. Der Reaktor be-
steht aus drei Kompartimenten: Einem Begasungskompartiment, einem Kultivierungskompar-
timent sowie einem Kompartiment fiir die Temperierung. Durch das Begasungskompartiment
(unteres Segment, Abbildung 6.7) wird iiber je zwei Bohrungen fiir Zu- und Abstrom ein
Gasgemisch geleitet. Der Gasaustausch mit der Fliissigkeit des Kultivierungskompartiments
(mittleres Segment, Abbildung 6.7) erfolgt iiber eine Membran (gelb markiert in Abbildung
6.6 und 6.7). Es wurde eine Teflon-Membran gewihlt, siche Abschnitt 6.3. Die Membran ist
bis 121°C hitzebestindig und kann somit im eingebauten Zustand in dem Reaktor autoklaviert
werden. Ein Durchhidngen der Membran wird durch ein Stiitzgitter als mechanische Unterstiit-
zung verhindert. Das mittlere Segment in Abbildung 6.7 fiir die Kultivierung der Algen ist in
seiner Hohe iiber die Wahl der oberen Flachdichtung in der Explosionszeichnung variabel
zwischen 3 und 7 mm einstellbar, um die Kultivierung auf verschiedenen Immobilisierungs-
matrizes zu ermoglichen. Das Kultivierungssegment hat eine beleuchtete Fldche von 0,048 m?2.
Fiir die Versorgung mit Nihrstoffen und den Abtransport der glycolathaltigen Losung wird das
Kultivierungssegment iiber jeweils vier Bohrungen fiir Zu- bzw. Ablauf des Mediums durch-
stromt. Uber ein Temperierungssegment wird mit einem sekundiren Kiihlkreislauf die Tem-
peratur im Reaktorinneren eingestellt (s. Temperaturmessung Abbildung 6.8). Der sekundire
Kreislauf ist an die zentrale Kiihlwasserversorgung angeschlossen und verfiigt iiber eine elek-
trische Heizung. Die Materialien des Reaktors sind Edelstahl (V8) fiir die Rahmenteile und
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Abbildung 6.6.: Explosionszeichnung des Reaktors zur Kultivierung von immobilisierten Algen. Grau:
Edelstahlrahmen mit diversen Bohrungen fiir Zu- und Ablauf von Kiihlwasser, Heizwasser, Medium
bzw. Glycolatlosung, Gasgemisch. Hellgrau, transparent: Glasscheiben zur Begrenzung der Segmente.
Blau: Flachdichtungen zur Variation der Hohe des Begasungssegmentes. Gelb: Membran zur Begasung
des Kultivierungssegmentes.
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194
204

Abbildung 6.7.: Schnitt durch den Biofilm-Reaktor. Blau (Segment 1): Kiithlsegment mit je zwei Boh-
rungen fiir Zu- und Ablauf des Kiihlwassers, Griin (Segment 2): Kultivierungssegment mit je 4 Boh-
rungen fiir den Zu- und Ablauf des Mediums und drei Bohrungen in den Seitenteilen zur Entnahme von
Proben, Gelb: Membran fiir die Begasung des Kultivierungssegments, Rot (Segment 3): Begasungsseg-
ment mit je zwei Bohrungen fiir Zu- und Abstrom des Gasgemisches. Die Malle sind in Millimetern
angegeben.

Glas fiir die beleuchteten Teile bzw. die Abgrenzungen der Reaktorkompartimente gegeniiber
der Umgebung. Die Peripherie des Reaktors ist in Abbildung 6.8 dargestellt. Die Beleuchtung
erfolgt tiber ein LED-Modul mit 320 LEDs (MS6L083AT, Nichia, Japan). Die Lichtvertei-
lung wurde auf der Reaktoroberflache anhand von 90 Messpunkten bestimmt. Die normierte
Lichtintensitit, bezogen auf den Mittelwert, ist in Abbildung 6.9a dargestellt. Die Verteilung
der Lichtintensitit kann um ca. 30 % zum Mittelwert abweichen. Der Gastransfer durch die
Membran wurde in Abhingigkeit von der Flussrate von Medium und Gas gemessen. Abbil-
dung 6.9b zeigt, dass der Stofftransportkoeffizient durch die Membran in dem Reaktor auch
bei geringen Gasflussraten denen der Membrantestkammer entspricht (s. Abschnitt 6.3). Eine

Verringerung der Medien-Flussrate fiihrt zu einem verringerten Stofftransportkoeffizienten.

Kiihlwasserkreislauf

Mediumvorlage
TRC
el.
Luft Temperiersegment @
R Medium — Probenahme
CO, Kultivierungssegment Ablauf
— ] > Begasungssegment Abgasanalytik
O, Gasgemisch

Abbildung 6.8.: Schematische Darstellung des Aufbaus des Biofilm-Reaktors mit Peripherie. Am Aus-
lauf wird der O,-Partialdruck in Losung gemessen und aufgezeichnet.
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Abbildung 6.9.: Charakterisierung des Biofilm-Reaktors beziiglich Lichtverteilung und Stofftransport:
(a) Auf den Mittelwert normierte Verteilung der Lichtintensitit iiber der Oberfliche des Biofilmreak-
tors. Die Messstellen sind mit Punkten markiert, (b) Stofftransportkoeffizient von O, bei (ll) 21 ml/min
und (M) 42 ml/min Durchstromungsraten des Mediums und verschiedenen Gasvolumenstrémen in dem
Biofilm-Reaktor und in der (—) Membrantestzelle.

6.6.1. Kultivierung und Produktion von Glycolat im
Biofilm-Reaktor

Die Kultivierung in dem Biofilm-Reaktor wird niher in Abschnitt 3.2.4 erklért. Nach dieser
Methodik wurde in dem Reaktor ein Biofilm etabliert (Lichtintensitét Iy = 200 uE/(m?s), Fluss-
rate Vediom = 0,2 mL/min, Medium 1-fach konzentriertes TP-Medium). Fiir eine qualitative
Bewertung ist die Kultivierung in dem Biofilm-Reaktor in Abbildung 6.10 dokumentiert. Fiir
die Induktion der Glycolatbildung wurde der CO,-Anteil im Gaskompartiment zu einer Pro-
zesszeit von 0 h auf yco, = 0,6 % (v/v, CO; in Luft) bzw. zu 21 h auf yco, = 0,8 % (v/v, CO; in
Luft) umgestellt. Der pH wurde bei der Kultivierung iiber Tris-Puffer eingestellt. Er bleibt trotz
der Verschiebung des Carbonat-Systems durch die CO, Reduktion und die Glycolatprodukti-
on in einem fiir die Algen vitalen Bereich. Der Anteil des Sauerstoffs in der Zuluft wurde nicht
erhoht. So konnte die Induktion der Photorespiration durch die Reduktion der Photosynthe-
se und der damit verbundenen Reduktion des Sauerstoffpartialdrucks im Medium beobachtet
werden. Der Abfall des Sauerstoffpartialdrucks ist in Abbildung 6.11 in der Prozesszeit von 0
... 19 h gut zu beobachten. Ab einer Prozesszeit von ca. 30 h ist dieser bei einem Wert von ca.
35 % des Gesamtdrucks annihernd konstant. Der pO,-Abfall in der Prozesszeit von ca. 38 . ..

45 h kann aufgrund einer Gasblase in dem Sondenbecher entstanden sein. Die Konzentration

124



6. Entwicklung eines Biofilmreaktors fiir die Produktion von Glycolat

(¢) Prozesszeit 300 h (d) Ende des Prozesses

Abbildung 6.10.: Biofilmbildung tiber den Prozessverlauf auf Baumwolle-Frottier (Frottana Walkfrot-
tier, flichenspezifische Masse 380 g/m?). Zum Ende des Prozesses wurde der Chlorophyll-a-Gehalt (ca.
1000 mg/m?) auf dem Vlies bestimmt.
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von Glycolat betrug im Auslauf bei einer Mediumflussrate von 0,2 ml/min zu einer Prozess-
zeit von 21,7 h eine Konzentration von ¢ gjyc = 30 mg/l bzw. zu 97,8 h eine Konzentration

von 50 mg/l zu den Prozesszeiten t = 21,7 bzw. 97,8 h. Dies entspricht einer Produktion von
12,5 mg/m?h.

pH / -

Anteil Gase / %

0,0

. . . . . . o 70
0 25 50 75 100

Prozesszeit / h

Abbildung 6.11.: Ubertragung der Glycolatproduktion auf den Biofilm-Reaktor. Die Kultivierung er-
folgte bei einer Lichtintensitdt von 200 uE/m?/s, einer Mediumflussrate von 0,2 ml/min mit 1-fachem
TP-Medium. (M) Glycolatkonzentration, Partialdruck von (—) CO; und (—) O, im Gaskompartiment
und von (—) O, in Losung sowie der (M) pH-Wert im Medium.

6.7. Diskussion des Reaktorkonzepts fur die
Kultivierung im Biofilm

Photobioreaktoren, die dem Stand der Technik entsprechen, lassen sich in zylindrische Re-
aktoren (Rohrreaktor, Blasensidule) oder Plattenreaktoren (Flat-Plate, Open-Pond) einteilen.
Eine weitere Moglichkeit ist die Einteilung in die technisch anspruchsvolleren geschlossenen
Reaktoren (Rohrreaktor, Blasensédule, Flat-Plate) und das technisch einfachere offene Design
(Open-Pond) [14]. Innerhalb dieser Gruppen wurden viele verschiedene Konzepte von Pho-
tobioreaktoren entwickelt [187, 182, 112]. Der Energiebedarf fiir Kultivierungen in diesen
Reaktoren ist jedoch vielfach zu hoch, um eine wirtschaftliche Produktion von Biokraftstof-
fen zu gewihrleisten [188]. Teil dieser Arbeit war die Entwicklung eines Photobioreaktors zur

effizienten Produktion von Glycolat fiir dessen energetische Verwertung. Hierzu wurde ein
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Reaktorkonzept erarbeitet, dass konsequent die Reduktion des Leistungseintrags beriicksich-
tigt. Ansatzpunkte hierfiir waren die Reduktion von Volumenstromen und eine Verringerung
von Druckgradienten fiir den Betrieb des Reaktors. So soll ein moglichst hoher Wirkungsgrad
erzielt werden. In Abschnitt 6.1 wurden die Stoffstromraten berechnet, die fiir die Versorgung
der Algen erforderlich sind. Der Vergleich mit den Pump- und Begasungsraten von den in
Abschnitt 2.2.2 beschriebenen géngigen geschlossenen Photobioreaktoren zeigt eine erhebli-
che Diskrepanz zwischen dem Bedarf der Algen und den technisch realisierten Begasungs-
und Pumpraten. Die erhohten Stoffstromraten und die turbulente Strémung erfordern einen
entsprechend hoheren Leistungseintrag. Daher besteht insbesondere bei den Volumenstromen
von Gas- und Fliissigphase ein hohes Potential zur Leistungsreduktion bei Photobioreaktoren.
Um dies zu validieren, wurde die Betriebsleistung gingiger Photobioreaktoren fiir Begasung
und Durchmischung separat betrachtet und verglichen. Ein zuverlédssiger energetischer Ver-
gleich der Reaktortypen anhand von Literaturdaten ist nicht moglich, da es an systematischen
Untersuchungen hinsichtlich des Energiebedarfs mangelt [188]. Daher wurde der Leistungs-
eintrag in Abschnitt 6.2 aufgrund der Druckgradienten und der geforderten Stoffstrome in
den Reaktoren berechnet. Ein Vergleich der berechneten Werte mit publizierten gemessenen
Leistungseintridgen validiert die Rechnung. Die héchste volumetrische Leistungsaufnahme hat
nach den Berechnungen in 6.2 der Rohrreaktor mit 413 W/m3. Hierbei iiberwiegt der erfor-
derliche Leistungseintrag fiir die hohe FlieBgeschwindigkeit des Mediums. Diese hohe Flie$3-
geschwindigkeit ist in dem Konzept erforderlich, um eine turbulente Stromung zu erzeugen,
welche die Sedimentation der Algen verhindert [110]. Weiterhin bildet sich iiber die Linge
des Rohrreaktors ein Gradient der Gaspartialdriicke sowie des pH-Werts aus, da bei vielen
Konzepten von Rohrreaktoren an nur einer Stelle ein Gasaustrag von O, und ein Gaseintrag
von CO, vorgesehen ist [109, 99, 107]. Die Verweilzeit der Algen in den Rohren des Reaktors
muss dementsprechend so kurz sein, dass der O,-Partialdruck durch die Photosynthese der Al-
gen in dem Medium nicht in zellschddigende Bereiche von iiber 60 % des Gesamtdrucks steigt
[107]. Der Gasaustausch erfolgt in diesen Konzepten innerhalb eines Risers, der dem Konzept
einer Blasensdule entspricht. Um einen guten Gasaustausch durch eine hohe Verweilzeit zu
erreichen, haben die Riser eine Hohe im Bereich von 1 bis 2 m. Fiir die Begasung des Risers
ist ein Vordruck entsprechend des hydrostatischen Drucks der Fliissigkeitshohe erforderlich.
Der Gasaustausch in dem 2 m hohen Riser des Rechenszenarios macht im Vergleich zu dem
Leistungseintrag fiir das Pumpen des Mediums ca. 10 % aus. Publizierte Messungen geben fiir
den volumenspezifischen Leistungseintrag in Rohrreaktoren Werte von 800 bis 3400 W/m3 an
[109]. Eine weitere Quelle gibt 170 W/m3 [108] an. Bei diesen Angaben muss beachtet wer-

den, dass die Flussraten von 0,2 bis 0,3 m/s nur durch den Blasenaufstieg innerhalb des Risers
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ohne zusitzliches Pumpen von Fliissigkeit erreicht wurden [109]. In Acién [110] erfolgt eine
separate Betrachtung der Begasung und der Durchmischung, dhnlich dem Rechenszenario in
Abschnitt 6.2. Fiir den Betrieb ist ein flichenspezifischer Leistungseintrag von 10 W/m? fiir
die Begasung und von 24 W/m? fiir das Pumpen der Fliissigkeit erforderlich. Die in Tabelle 6.2
berechneten flichenspezifischen Leistungseintriage in den Rohrreaktor von 2,7 W/m? fiir die
Begasung bzw. 22,1 W/m? fiir die Durchmischung liegen in diesem Bereich. Fiir Flat-Plate-
Reaktoren werden in der Literatur Leistungseintrige fiir den Gaseintrag von 50 W/m3 angege-
ben [106]. Dieser Wert ist identisch dem berechneten volumenspezifischen Leistungseintrag
und entspricht in dem Rechenszenario in Abschnitt 6.2 einem flachenspezifischen Leistungs-
eintrag von 17 W/m2. Der Leistungseintrag ist zwar geringer als bei Rohrreaktoren, jedoch
benotigen Flat-Plate-Reaktoren durch die kombinierte Begasung und Durchmischung héhere
Leistungseintrige als fiir die alleinige Versorgung der Algen mit CO, benotigt wiirde [189].
Der flichen- und volumenspezifische Leistungseintrag des Open-Ponds liegt geringer als der
geschlossener Reaktoren. Literaturdaten von 3,7 W/m3 bestitigen dies [190]. Das Konzept
der Oberflachenbegasung und einer relativ langsamen Durchmischung erfordert eine entspre-
chend geringe Betriebsleistung. Nachteilig an der Oberflachenbegasung des Open-Ponds ist
ein geringer CO,-Austausch. Zusammen mit dem geringen Lichteintrag in die tiefen Bereiche
des Reaktors fiihrt dies zu einer geringen Produktivitit (s. Tabelle 2.3). Die theoretisch be-
rechneten Werte fiir die einzelnen Reaktoren stimmen sehr gut mit den praktisch validierten
Werten iiberein. Der Bezug der Leistungseintrige auf die Standfliche der Reaktoren zeigt die
gleiche Tendenz fiir den Betrieb der Reaktoren. Eine Betriebsleistung von 2 W/m? wurde fiir
einen Reaktor mit positiver energetischer Netto-Bilanz der Biomassebildung nach Abzug der
Betriebsleistung publiziert [112, 110]. Nur die Betriebsleistung des Open-Pond ist in diesem
Bereich.

Fiir die Reduktion des Leistungseintrags in einen Photobioreaktor muss auf die Reduktion von
Druckgradienten und die Verringerung von Volumenstromen geachtet werden. Dies erfordert
den Verzicht auf eine turbulente Durchstromung des Reaktors mit hohen Flussraten. Zudem
sind hohe Begasungsraten gegen einen hydrostatischen Druck zu vermeiden. Die rechneri-
sche Betrachtung der Leistungseintrdge in Reaktoren, die dem Stand der Technik entsprechen,
zeigt, dass hier ein groBes Verbesserungspotential besteht. Das in dieser Arbeit vorgestellte
Konzept eines Reaktors basiert auf der Kultivierung von Mikroalgen in einem Biofilm. Hier-
durch ist eine Verhinderung der Sedimentation durch Turbulenz nicht notwendig. Die hohen
Zelldichten in dem Biofilm erméglichen ein flaches Kultivierungskompartiment. Durch eine
horizontale Ausrichtung des Kultivierungskompartiments kann der Druckgradient aufgrund

der Hydrostatik einer Wassersdule verringert werden. Die Ausbildung von Konzentrations-
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gradienten iiber die Reaktorlinge, wie es bei einem Rohrreaktor der Fall ist, kann durch eine
flachige Begasung mit einer Membran verhindert werden. Im Gegensatz zu dem Rohrreaktor
miissen so keine hohen Volumenstrome fiir die Verringerung der Verweilzeit realisiert werden.
Durch die Begasung iiber eine Membran muss zudem kein hydrostatischer Druck iiberwun-
den werden, wie es fiir die Blasenbegasung von Flat-Plate- oder Rohrreaktoren iiblich ist. Die
Stoffstrome von CO, und Néihrstoffen konnen dem Reaktor separat und entsprechend dem
Bedarf zugefiihrt werden. Eine notwendige Voraussetzung dieses Konzepts war die Auswahl
einer Membran mit einem entsprechend guten Stoffiibergangskoeffizienten fiir die Versorgung
der Algen mit CO, und dem Austrag von O, aus dem Reaktor. Membranen wurden in ver-
schiedenen Reaktoren eingesetzt [191, 192, 193, 194, 195, 196]. Vier Materialien wurden
ausgewdhlt und deren Stofftransportkoeffizienten bestimmt. Es wurde eine PTFE-Membran
ausgewdhlt, die einen guten Transportkoeffizienten fiir CO, aufweist und autoklavierbar ist.
Der Stofftransportkoeffizient der Membran fiir Sauerstoff ist um den Faktor 2,2 geringer als
der Wert einer Oberflichenbegasung. Die Membran ist somit als Kontaktor zwischen Gas-
und Fliissigphase nicht so effektiv wie die reine Phasengrenzschicht. Durch Einstellung des
CO,-Anteils in der Gasphase des Biofilm-Reaktors kann jedoch der Kohlenstoffbedarf des
Reaktors nach Tabelle 6.1 gedeckt werden.

Weiterhin musste eine Kultivierung der Algen in immobilisierter Form etabliert werden. Hier-
fiir wurden verschiedene Einschlussmethoden und Materialien getestet. Ein Einschluss der
Algen in Hydrogelen erwies sich aufgrund der manuellen Herstellung in mehreren Schritten
als ungeeignet. Die einzelnen Herstellschritte z.B. fiir den Einschluss in Alginat weist ein
hohes Kontaminationspotential auf. Zudem wére die Versorgung der Algen mit Nihrstoffen
bzw. der Abtransport des gebildeten Glycolats durch Diffusion erschwert [197, 198]. Aufler-
dem war der Einschluss nicht stabil. Die Alginatkugeln quollen auf und die Algen wuchsen
in Suspension. Die gute Eignung von natiirlichen organischen Materialien als Haftgrund fiir
Biofilme wird in der Literatur beschrieben [129]. Ein Baumwollvlies hat sich in dem Materi-
alscreen als geeignet erwiesen (s. Abschnitt 6.4). Die Kultivierung der Algen zeigt, dass mit
dem im Reaktor etablierten Biofilm eine annihernd vollstindige Absorption des eingestrahlten
Sonnenlichts moglich ist. Der Anheftungsmechanismus der Algen wurde nicht weiter unter-
sucht. Als denkbare Anheftmechanismen gelten Wechselwirkungen iiber das Zeta-Potential,
hydrophobe Wechselwirkung [121, 127] oder die Bildung extrazelluldrer polymerer Substan-
zen (EPS) [123]. Auch eine Sedimentation der Algen wire denkbar. Der Riickhalt der Algen
wurde hierbei durch die grole Oberfliche des Frottee-Stoffes begiinstigt. Durch die Kom-
bination von Membranbegasung und Biofilmbildung kdnnen die Stoffstrome gezielt auf den
Bedarf der Mikroalgen ausgelegt und ohne hohe Druckunterschiede zugefiihrt werden. Die
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konsequente Durchfiihrung dieses Konzepts fiihrt zu einem geringeren Energiebedarf des Re-
aktors. Der konstruierte Biofilm-Reaktor hat eine vergleichsweise sehr geringe Betriebsleis-
tung (s. Abschnitt 6.2), die nach der theoretischen Berechnung dem Kriterium einer positiven
Netto-Energie-Bilanz entspricht [14, 110].

Wie wichtig eine homogene Verteilung des Lichts in einem Photobioreaktor ist, wird in Ab-
schnitt 2.2.1 beschrieben. Die Kultivierung der Algen in dem konstruierten Reaktor belegt,
dass die Etablierung eines Biofilms mit dem eine annéhernd vollstindige Absorption des ein-
fallenden Sonnenlichts moglich ist. Die Immobilisierung der Algen fiihrt jedoch zu der Aus-
bildung eines Lichtgradienten iiber die Tiefe des Reaktors (s. adaptierter Ansatz von Lambert-
Beer in Gleichung 2.11). Da die Algen aufgrund der geringen Durchmischung in dem Bio-
film stationdr vorliegen, ist eine homogene Lichtverteilung iiber die Reaktortiefe besonders
wichtig. Verschiedene Ansitze zur Homogenisierung der Lichtintensitit iiber die Reaktortiefe
werden in der Literatur beschrieben (s. Abschnitt 2.2.1). Die Nutzung von transparenten Struk-
turen, die das Oberfliche- zu Volumenverhiltnis des Reaktors erhohen und das Licht iiber die
Reaktortiefe ,,verdiinnen”, wurden von Jacobi et al. [102] betrachtet. Die bisherige Herstellung
der beschriebenen Strukturen ist aufgrund des eingesetzten Materials (Glas) und der Ferti-
gungstechnik (Replikatechnik, Beschichtung mit Polyurethan-Schdumen von maximal 10 ppi
mit einer Glassuspension [199]) in Hinsicht der Geometrie begrenzt [200]. Deshalb kdnnen sie
nicht optimal ausgelegt werden. Der Einsatz von alternativen Materialien greift das geschilder-
te Konzept der bisherigen lichtleitenden Einbauten auf und verbessert den Lichteintrag durch
eine homogenere Verteilung iiber die Reaktortiefe. Dazu werden die Poren der Einbauten ver-
grofert und ein besserer Lichtiibergang von Reaktoroberfliche zur Struktur ermoglicht. Ein
Materialscreen zeigt, dass Silikon fiir den Einsatz in Photobioreaktoren sehr gut geeignet ist.
Zwar ist der Brechungsindex nicht optimal, um eine vollstindige Brechung des Lichts in die
Kugel zu gewihrleisten, jedoch wurde durch Einbau einer zweiten Kugelreihe eine weitere
Lichtverdiinnung erreicht. In vergleichenden Kultivierungen im Mini-Plattenreaktor mit und
ohne die konstruierten lichtleitenden Einbauten wurde das Konzept auf Effizienz getestet. Bei
geringen Biomassekonzentrationen absorbiert der Reaktor mit den transparenten Einbauten
mehr Licht. Diese erhohte Streuung innerhalb des Reaktors ist konsistent zu Messungen in
Wasser ohne Zellen (s. Abbildung 6.3a). Durch die erhohte Streuung kann die Wachstumsrate
in dem Reaktor um ca. 15 % gesteigert werden. Weiterhin wurde die im lichtlimitierten Be-
reich gemessene PCE durch den Einsatz der lichtleitenden Einbauten bei hohen Zelldichten
um den Faktor 1,7 erhoht. Dies deutet auf eine bessere Verteilung des Lichts in dem Reaktor
hin. Fiir die Kultivierung von Biofilmen mit hoheren Biomassekonzentrationen muss eine wei-

tere Verringerung des Durchmessers der abgeformten Kugeln erfolgen. Die Anfertigung von
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Testkorpern zeigt die prinzipielle Machbarkeit der Herstellung von transparenten Einbauten
mit der Replikatechnik. Der Anteil des gestreuten Lichts nimmt mit abnehmenden Durchmes-

ser der abgeformten Kugeln zu, wie Messungen ergeben (s. Abbildung 6.3a).
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Mikroalgen stellen eine vielversprechende Quelle erneuerbarer Energietrdger dar. Durch ein
innovatives kontinuierliches Konzept zur Produktion von Biogas mittels Mikroalgen soll der
Wirkungsgrad der Produktion weiter gesteigert werden. Das Konzept zielt auf die Verstoft-
wechselung des exkretierbaren Metaboliten Glycolat anstelle der gesamten Biomasse. Die
Produktion von Glycolat wurde in bisherigen Arbeiten nur in kurzzeitigen Experimenten iiber
wenige Stunden induziert. Die anschlieBend vom Organismus ausgebildeten Stoffwechselwe-
ge der Kohlenstoffakkumulation und der Glycolatwiederverwertung verhindern eine weitere
Bildung bzw. Exkretion von Glycolat. Die Ergebnisse der Ermittlung der CO,-Abhéngigkeit
der Wachstums- und Glycolatproduktionsrate in dieser Arbeit zeigen, dass eine kontinuierli-
che Produktion mit einem Wildtypstamm nicht moéglich ist. Durch die Induktion von Koh-
lenstoffkonzentrierungsmechanismen (CCMs) verbleiben die Wachstumsraten bis zu CO,-
Partialdriicken von 0,2 % auf einem maximalen Niveau. Dem Organismus gelingt die effektive
intrazelluldre Akkumulation von CO,, um die Oxygenierungsreaktion des Enzyms RuBisCO
zu unterdriicken. Mit der CCM-Mutante CC1860 hingegen gelingt eine kontinuierliche Ex-
kretion von Glycolat. Aufbauend auf dieser Mutante wurde der Einfluss des O,- und CO,-
Partialdrucks in Batch-Experimenten iiber einen Zeitraum von etwa 48 h nachgewiesen. Die
Ergebnisse zeigen eine erhohte Bildungsrate von Glycolat in ungefihr den ersten 20 Stun-
den. Nach dieser Zeit geht die spezifische Bildungsrate auf einen niedrigeren Wert zuriick.
Veridnderungen im Organismus durch die Ausbildung von Stoffwechselwegen oder die Ver-
stoffwechselung von Speicherstoffen innerhalb dieses Zeitraums lassen nur bedingt Aussagen
iber kontinuierliche Glycolatproduktionsraten zu. Fiir ein besseres Prozessverstindnis und
zur Auslegung eines kontinuierlichen Prozesses wurde ein Modell der Stoffwechselwege in-
nerhalb des Organismus erstellt. Dieses ermoglicht die exakte Bilanzierung von Energie- und
Stoffumsatz in dem Organismus. So sind die Kinetik des Photosystems und die vom CO, und
O,-Partialdruck abhingige RuBisCO-Kinetik modellierbar. Neben bekannten Stochiometrien
von Stoff- und Energieumsatz verbleiben organismusspezifische Freiheitsgrade in Form von

spezifischen Raten, kinetischen Konstanten und Ausbeutekoeffizienten, die experimentell er-
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mittelt werden miissen. Um eine exakte Bilanzierung im quasistationiren Gleichgewicht zu er-
moglichen, wurde ein kontinuierlich arbeitender Turbidostat in einem Modell-Reaktorsystem
ausgelegt. Dieses ermoglichte die exakte Ermittlung der Abhédngigkeit der Biomasse- und
Glycolatbildungsraten vom CO,/O,-Partialdruckverhiltnis und von der Lichtintensitidt. Durch
Regelung der optischen Dichte in dem Modellreaktor wurde iiber den Reaktorquerschnitt ei-
ne bestmogliche konstante Lichtintensitét eingestellt. Somit sind Stoff- und Energiefliisse im
Gegensatz zum Batch-Betrieb getrennt voneinander erfassbar. Durch genaue Einstellung des
CO,- und O,-Partialdrucks gelang erstmalig die Quantifizierung der Energie- und Stoffstro-
me von Photosynthese und Photorespiration im quasistationidren Gleichgewicht bei exakt de-
finierten Prozessparametern. Zu Beginn der Arbeit war es fraglich, iiber welchen Zeitraum
der Prozess der Glycolatproduktion aufrecht erhalten werden kann, ohne dass der Organis-
mus geschidigt wird. Durch die optimierte Prozessfithrung konnte gezeigt werden, dass eine
Glycolatproduktion bei konstanten Bildungsraten iiber einen langen Zeitraum von mehreren
hundert Stunden konstant ist. Die Produktionsbedingungen stellen fiir die Alge somit keine
Stressbedingung dar. Es konnte zudem gezeigt werden, dass bis zu einer Konzentration von
ca. 600 mg/l keine Produktinhibition durch toxisches Glycolat eintritt.

Die Exkretionsraten von Glycolat konnten durch den Zusatz von EZA weiter gesteigert wer-
den. Dieser Inhibitor wird insbesondere zur Hemmung der CCMs - speziell hier der Carboan-
hydrasen - des Organismus eingesetzt. Bei der Kultivierung der CCM-Mutante unter Zusatz
von EZA konnte keine Anderung des CO,-Partialdruckeinflusses auf die Carboxylierungsrate
des Organismus festgestellt werden. Dies belegt zum einen, dass die CCMs in dem Organis-
mus nachhaltig geschédigt sind. Die Ergebnisse lassen zudem auf die Inhibierung des Glyco-
latrecyclings durch EZA schlieen. Durch den Einsatz einer CCM-Mutante sowie den Zusatz
des Inhibitors EZA konnte eine Exkretionsrate in der Groenordnung der aus der RuBisCO-
Kinetik des aufgereinigten Enzyms zu erwarteten Rate nachgewiesen werden. Der Einsatz des
antibiotisch wirkenden und hochpreisigen EZAs steht im Widerspruch zu der Nachhaltigkeit
des vorgestellten Konzepts. Eine Produktion iiber gro3e Fliachen schliet den Einsatz von EZA
aus Umwelt- und Kostengriinden aus. Eine Inhibierung des Recycling-Stoffwechselwegs des
Glycolats kann iiber knock-down- oder knock-out-Mutationen des Schliisselenzyms Glycolat-
Dehydrogenase (GDH) erzielt werden. Werden in dem Organismus schon entwickelte GDH-
Mutationen mit CCM-Mutationen kombiniert, kann auf den Zusatz von EZA verzichtet wer-
den.

Durch die statistische Anpassung des erstellten Modells an die experimentellen Messdaten
konnten die Freiheitsgrade iiber eine Parameteranpassung quantifiziert werden. Eine Varian-

zanalyse durch Berechnung der Fisher-Informationsmatrix validiert die Aussagekraft der ge-
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schitzten Parameter durch die Ermittlung linearer Abhéngigkeiten und Schitzfehler. Die Si-
mulation der Bildungsraten zeigt, dass bei hohen CO,-Partialdriicken die Umsatzraten des Ge-
samtorganismus lichtlimitiert sind, wohingegen bei geringen CO,-Partialdriicken die RuBisCO-
Kinetik limitierend wirkt. Die Modellierung des RuBisCO-limitierten Wachstums erméglicht
die Simulation der Abhingigkeit der Biomasse- und Glycolatbildungsraten von CO,- und
O;,-Partialdruck. Die Vermeidung von Biomassewachstum zugunsten der Glycolatprodukti-
on wurde so erfolgreich umgesetzt. Das gemessene optimale Partialdruckverhéltnis betrigt
Pco,/pPo, = 0,2/42 bar/bar. Die Produktionsrate von Glycolat liegt bei dem experimentell ein-
gestellten O,-Partialdruck von 42 % des Gesamtdrucks im Bereich von 1/6 der Kohlenstoftfi-
xierung in Form von Biomasse. Dies ist enzymatisch bedingt, da eine langsamere Umsatzrate
der Oxygenierungsreaktion sowie eine verringerte Carboxylierungsrate in Folge von geringe-
ren CO,-Partialdriicken vorliegen. Eine Erhohung des Sauerstoff-Partialdrucks auf tiber 42 %
fiihrt gemif Gleichung 2.5 zu hoheren Carboxylierungsraten. Die Aufnahme einer O,-Kinetik
zeigt, dass bei O,-Partialdriicken von groBer als 70 % des Gesamtdrucks eine Schidigung
des Organismus eintritt. Das optimale Partialdruckverhiltnis bedingt, dass bei Erhhung des
O,-Partialdrucks auf 70 % der CO,-Partialdruck um den gleichen Faktor zunimmt. Damit
kann die Carboxylierungsrate gesteigert werden. Die Produktionsrate von Glycolat kann so
um weitere 12 % erhoht werden, bis eine Schadigung des Organismus durch Sauerstoff ein-
tritt. Zusétzlich zu den ermittelten, von den Gaspartialdriicken abhingigen, Stoffumsatzraten
erlaubt die Messung der Fluoreszenz die gekoppelte Bilanzierung des Stoff- und Energieum-
satzes des Organismus. Durch Einstellung der O,- und CO,-Partialdriicke zur Induktion der
Glycolatbildung verringert sich die Carboxylierungsrate des Enzyms bei dem betrachteten
O,-Partialdruck von 42 % auf etwa r¢ /¢ maz = 50 % des maximalen Werts. Dies fiihrt zu
der Reduktion der Bildungsraten in dem Organismus und damit zu einem verringerten Ener-
giebedarf. Der durch Simulation des lichtlimitierten Bereichs ermittelte Ausbeutekoeffizient
der Biomassebildung in dem Organismus betrdgt Yx pppro. = 1,48 g/mol. Der Vergleich von
Yx phpro. mit dem Energiebedarf der Kohlenstoffassimilation in dem Calvin-Benson-Zyklus
zeigt, dass der Wirkungsgrad durch die Fixierung des Kohlenstoffs in Form von Biomasse
um 75 % verringert wird, bezogen auf den Energiebedarf der Kohlenstofffixierung in Form
von CH,0-Aquivalenten. Diese 75 % stellen das theoretische Potential zur Wirkungsgrad-
steigerung des Prozesses durch die Vermeidung der Biomasseneubildung dar. Durch PAM-
Analytik konnte nachgewiesen werden, dass die iiberschiissige Energie von dem Photosys-
tem der Algen in Form von Fluoreszenz dissipiert wird. Die Ermittlung energetischer Aus-
beutekoeffizienten erméglicht die exakte Auslegung des Prozesses. Um zu verhindern, dass

iberschiissig eintreffende Photonenenergie als Fluoreszenz von dem Photosystem dissipiert
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wird, muss die flachenspezifische Biomasse erhoht werden. Dies geht einher mit einem ho-
heren flichenspezifischen Erhaltungsstoffwechsel. Der ermittelte Wert dieses Erhaltungsstoft-
wechsels betrdgt Yarpp -7p =122 - 1073 molrp/gx/h. Werden der Erhaltungsstoffwechsel
und die unterschiedliche Verbrennungsenthalpie der Produkte beriicksichtigt, ergibt sich ei-
ne Wirkungsgrad-Steigerung des Prozesses um ca. 20 % durch die Produktion von Glycolat

anstelle von Biomasse.

Eine weitere Erhohung des Gesamtwirkungsgrads des Prozesses wurde durch die Verringe-
rung der Hilfsenergie fiir den Reaktorbetrieb angestrebt. Der Vergleich der Betriebsleistung
von Photobioreaktoren, die dem Stand der Technik entsprechen, zeigt, dass insbesondere die
Begasungs- und Durchmischungskonzepte eine hohe Betriebsleistung bedingen. Turbulente
Stromungen mit hohen Volumenstromen sowie hohe Druckgradienten resultieren in einer ho-
hen flichenspezifischen Betriebsleistung. Das in dieser Arbeit entwickelte Konzept zielt durch
die Verringerung der geforderten Volumenstrome und die Einstellung einer laminaren Stro-
mung innerhalb des Reaktors auf die Verminderung dissipierter Energie. Durch die Kultivie-
rung im Biofilm kénnen die Stoffstrome exakt an den Bedarf der Organismen und den Austrag
des gebildeten Produkts angepasst werden. Hilfsenergie fiir die Durchmischung zur Verhin-
derung von Sedimentation ist nicht notwendig. Die Einsparungen ergeben sich insbesondere
durch die Nutzung einer Membran zum energieeffizienten Gasaustausch, wodurch die Uber-
windung des hydrostatischen Drucks einer Wassersédule nicht notwendig ist. Die Auswabhl ei-
ner geeigneten Immobilisierungs-Matrix fiihrt zum erfolgreichen Riickhalt der Biomasse in
dem Reaktor durch die Ausbildung eines monoseptischen Biofilms. Fliachenspezifische Chlo-
rophyllanteile von ca. 1 g/m? ermoglichen die Absorption von auf den Biofilm auftreffenden
Photonen zu tiber 90 %. Die Verteilung der auf die Reaktoroberfliche treffenden Photonen
iber die Reaktortiefe ist speziell fiir die im Biofilm immobilisierten Algen von besonderem
Interesse. Der Ansatz, lichtleitende Strukturen einzubauen, wurde daher im Rahmen dieser Ar-
beit aufgegriffen und weiter optimiert. Hierzu wurde eine Methodik entwickelt, um aus dem
alternativen Material Silikon die Einbauten herzustellen. Die Effizienz der lichtleitenden Ein-
bauten konnte in Suspensionskultivierungen nachgewiesen werden. Die optimierte Verteilung
des Lichts wurde durch die gemessenen Transmissionswerte, die erhohte Wachstumsrate und
die PCE belegt. Eine weitere Verteilung der eintreffenden Photonen kann durch Erh6hung der
spezifischen Oberfliche des Reaktors, bezogen auf die Grundflache, erfolgen. Dies kann z.B.
durch eine zackenformige oder gewellte Faltung der Reaktoroberfldache erreicht werden [98].
Durch Ubertragung der Glycolatbildung auf den Biofilmreaktor lisst sich das Konzept va-
lidieren. Die Umstellung der Prozessparameter erzielt eine kontinuierliche Produktion von

Glycolat im Biofilmreaktor. Fiir den Einsatz im Freilandbetrieb muss die Regelung des Pro-
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zesses optimiert werden. Der im Laborbetrieb eingesetzte pH-Puffer muss, um einen wirt-
schaftlichen Betrieb zu gewihrleisten, durch eine kostengiinstigere pH-Regelung ersetzt wer-
den. Zur Erhaltung der Partialdruckverhiltnisse miissen die Stoffstrome von CO, und O, den
Tag/Nacht-Zyklen oder wetterbedingten Anderungen in der Einstrahlleistung angepasst wer-
den. Die Partialdriicke der Gase in dem Gaskompartiment miissen den Umsatzraten der Algen
entsprechend eingestellt werden. Diese Umsatzraten an CO, und O, sind abhéngig von der fli-
chenspezifischen Biomasse. Damit keine Energieverluste durch Fluoreszenz auftreten, muss
die flichenspezifische Biomasse eingestellt werden. Diese Regelung kann mithilfe von Da-
ten aus Fluoreszenz-Messungen erfolgen. Eine Online-Uberwachung des Prozesses mit der
im Rahmen dieser Arbeit entwickelten PAM-Sonde wurde in Suspensionskultivierungen eta-
bliert.

Eine Ubertragung des Konzeptes auf Produkte geringerer Prozess-Komplexitiit ist denkbar. So
konnte auf diese Weise die Produktion von exkretiertem fliichtigem Ethanol in einen Biofilm
erfolgen. Die Produktion von Ethanol in Suspensionskultur wird in industriellem Maf3stab von
dem Unternehmen Algenol Biofuels (Bonita Springs, FL, USA) durchgefiihrt. Eine Ubertra-

gung des Konzeptes auf einen Biofilm wiirde die Effizienz des Prozesses weiter steigern.
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8. Abstract

Microalgae are a promising source of renewable fuels. An innovative continuous concept has
been presented to further increase the efficiency of biogas production. The concept aims at the
fermentation of the excretable metabolite glycolate, instead of fermenting the whole biomass.
Glycolate production has only been realized for short times in previous works. The inducti-
on of carbon concentrationg mechanisms (CCM) and glycolate recycling prevent its further
production and excretion. The results of this work prove that the continuous production of
glycolate by the wildtype algae C. reinhardtii 11-32b is not feasible. The active accumulation
of CO, within the cell prevents the oxygenation reaction of the enzyme RuBisCO and cau-
ses maximal biomass growth rates at CO, partial pressures below 0.2 % of the total pressure.
Continuous glycolate production succeeds by using the CCM-mutant CC1860. Batch expe-
riments verify the influence of O, and CO, partial pressures on RuBisCO by monitoring the
growth and glycolate production rates within short time experiments of 48 h. In the first 20 h
the glycolate production runs at a high specific rate. After this time, the specific rate decrea-
ses. The adaption of the organism and the metabolism of storage molecules within this time
span allow only contingent conclusions regarding the continuous glycolate production. A sys-
tems biological model of photosynthesis and photorespiration has been elaborated for a better
process understanding and an optimal process design. The model enables the exact balance
of energy- and mass conversion within the organism. Both, the light depending kinetic of the
photosystem and the CO, and O, depending kinetics of RuBisCO is implemented. The model
consists of known stoichiometry of mass and energy conversion as well as organism specific
degrees of freedom - such as specific rates, kinetic constants and yields - which have to be
determined experimentally. For the exact balance in quasi-stationary equilibrium a continuous
turbidostat system was designed in a model reactor. The experiments can be performed at a
constant light intensity by regulating the optical density of the biomass suspension within the
reactor. The exact determination of O, and CO, partial pressures allow the quantification of
mass fluxes of photosynthesis and photorespiration in quasi-stationary equilibrium at defined

process parameters. This enables the determination of CO, and O, depending biomass growth
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and glycolate production as well as its light dependency. Moreover, due to the continuous re-
actor system it was shown that the glycolate production can be maintained for several hundred
hours without damaging the organism. Therefore, the algae do not experience any toxic stress
whilst producing glycolate. Glycolate concentrations up to 600 mg/l do not have any toxic
effect to the organism.

The excretion rates were increased by the addition of ethoxolamide (EZA). This inhibitor is
known for its inhibiting effects on CCMs, especially carboanhydrases. However, reference ex-
periments with and without EZA did not show any effect on the partial pressure dependency
of the organism’s carboxylation rate. This proves on the one hand the high degree of CCM
inhibition in the organism CC1860. On the other hand, the results suggest an inhibiting effect
of EZA on glycolate recycling. The use of a CCM mutant and the addition of the inhibitor
EZA resulted in glycolate excretion rates in the order of magnitude as to be expected by ex-
periments with the use of purified RuBisCO. The application of the antibiotic and expensive
EZA is contrary to the sustainable concept of the process. An outdoor production over lar-
ge areas excludes the application of EZA due to ecological and economical reasons. Instead,
the inhibition of the recycling metabolism of glycolate can be realized with knock-down or
knock-out mutations of the key enzyme glycolate dehydrogenases (GDH). The combination
of existing GDH and CCM mutants will result in the same excretion rates as achieved with
EZA.

Statistical adaption of the model to the experimental data sets determine these degrees of
freedom. A variance analysis validate the informational value of the estimated parameter by
determining linear dependencies within equations and errors of the estimated parameters. The
simulation of the production rates demonstrate a light limitation of the organism at high CO,
partial pressures. Contrary, at low CO, partial pressures the specific rates are limited by the
turnover rates of the enzyme RuBisCO. Modeling of the in sifzu RuBisCO kinetics enables the
simulation of the enzyme limited production rates of biomass and glycolate in dependency of
CO, and O, partial pressure. The prevention of biomass growth in favor of glycolate produc-
tion was successfully established. The measured optimum is in the range of pco,/po, = 0.2/42
bar/bar. At the experimental oxygen partial pressure of 42 % of the total pressure glycolate
production rate is about 1/6 of the carbon assimilation rate in biomass. The low CO, partial
pressures reduces the carbon assimilation rate of the RuBisCO. The CO, partial pressure can
be increased by the same factor as O, partial pressure while maintaining the ratio of oxygenati-
on to carboxylation but increasing the carboxylation rate (according to equation 2.5). Oxygen
partial pressures above 70 % of the total pressure have been shown to affect the growth of

the organism. This accounts for an increase in glycolate excretion of 12 %. The measurement
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of the fluorescence enables the coupled balance of mass- and energy fluxes. The reduction of
the CO, partial pressure reduces the carboxylation rate of the enzyme RuBisCO. At partial
pressures of 42 % the carboxylation rate achieves approximately 7¢/r¢ maz = 50 % of its ma-
ximum value. The resulting reduction of production rates cause a decreasing energy demand.
A photon yield of Yx pppor. = 1.72 gx/molpppo, Was determined by simulation at light limited
CO, partial pressures. The energy efficiency for the formation of biomass is decreased about
81 %, compared to the energy demand for the fixation of carbon to CH,O-equivalents. This is
the theoretical potential by using glycolate instead of the entire biomass. Higher fluorescence
rates of the algal photosystem could be determined via PAM-analytic at glycolate producing
conditions. The determination of energetic yields enable the process optimization in order to
prevent energy dissipation by the organism. To prevent the dissipation of photon energy in
form of fluorescence the area specific biomass needs to be increased, so causing a higher area
specific rate of day respiration. The specific rate of day respiration was determined to a value
of Yarpprp =122 - 1073 molrp/gx/h. Taking this maintenance into account, as well as the
different combustion enthalpies of the products, the process efficiency can be increased up to

approx. 20 % by fermentation of glycolate instead of biomass.

A further increase of the overall process efficiency is achieved by reducing the energy de-
mand of the reactor. A comparison of the auxiliary energy demand of state of the art reactors
shows that especially aeration and mixing require a high energy input. High volume fluxes of
turbulent streams and high pressure gradients result in a high area specific energy input. The
biofilm reactor design in this work aims at reducing volume fluxes to the actual demand of
the organism. This was realized with laminar streams and low pressure gradients to decrease
dissipation of energy. Due to the cultivation in a biofilm the volume fluxes can be reduced
to the demand of nutrients or the production of glycolate by the algae. Auxiliary energy for
mixing to prevent sedimentation is not necessary. The reduction of power input is further
achieved by utilization of a membrane aeration for an efficient gas exchange. High power in-
puts for aeration due to hydrostatic pressures are thereby reduced. The biomass is refrained by
an immobilization matrix to form a monoseptic biofilm. Measured area specific chlorophyll
contents of approximately 1 g/m? absorb above 90 % of the irradiated light.

The distribution of light within the reactor is especially interesting in case of immobilized
algae. Therefore the approach of light conducting structures is further improved by the use of
alternative materials. A method was developed to produce light conducting structures made
of silicon. The efficiency of these structures was proofed in suspended cultures by the mea-
surement of transmission, growth rate and PCE. Further distribution of light can be achieved

by increasing the surface area of the reactor referred to the ground area i.e. by a serrated de-

139



8. Abstract

sign [98]. The transfer of glycolate production to the biofilm reactor validated the concept.
Changing the process parameters from high to low CO, partial pressures led to continuous
glycolate production in the biofilm. For a scale up the regulation of the process has to be fur-
ther optimized. The pH-buffer, used in laboratory scale, has to be displaced by a cost efficient
pH-regulation. To maintain the gas partial pressures within the reactor the CO, and O, fluxes
need to be regulated regarding to the momentary demand of the algae. This regulation has to
comprise light fluctuation due to day/night cycles and weather. To decrease energy loss by
fluorescence, the area specific biomass needs to be adapted. This regulation can be realized by
measuring the fluorescence by a PAM-sensor.

Furthermore the transfer to processes of a lower regulation complexity is possible. A process
for the production of volatile ethanol was established by Algenol Biofules (Bonita Springs,
FL, USA) in an industrial scale. Utilizing the algae in a biofilm instead of a suspension can

further increase the process efficiency.
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A. Materialien

A.1. Zusammensetzung Medium

Tabelle mit normalem (TAP) ,modifiziertem (TAP ohne Acetat, Tris) und doppeltem Medi-

um

Tabelle A.1.: Zusammensetzung der Phosphatlosung ,,p-Solution” fiir das TAP-Medium

Komponente | Konzentration
in g/l

K,;HPO, 28,8

KH,PO, 14,4

Tabelle A.2.: Zusammensetzung der Stocklosung ,,TAP-Salze” fiir das TAP-Medium

Komponente Konzentration
in g/l

NH,Cl 15

MgSO, - 7 H,0 4

CaCl, - 2 H,O 2
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Tabelle A.3.: Zusammensetzung der Stocklosung der Spurenelemente fiir das TAP-Medium (Hutner’s

Trace)

Komponente Konzentration
in g/l

EDTA, disodium salt 5

H;BO; 1,14

Zn SO, - 7H,0 2,2

Mn(Cl, - 4 H,O 0,51

Fe SO, - 7 H,0O 0,5

CoCl, - 6 H,O 0,16

Cu SOy - 5 H,O 0,16

(NH4)6M070,4 - 4 H,O 0,11

Tabelle A.4.: Zusammensetzung von n-fachem TAP bzw. TP-Medium aus den Stocklosungen

Masse/Volumen fiir n-faches Medium

Stocklosung TAP 1-fach | TP 1-fach | TAP 2-fach
TRIS-Puffer in g/l 2,42 0 4,84
TAP Salze in ml/l 25 25 50
Phosphatldsung in pl/l 375 375 750
Spurenelementldsung in ml/1 10 10 10
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B. Ergebnisse

B.1. Ergebnisse der pCO»-Kinetik

Tabelle B.1.: Werte der CO,-Kinetik der Wachstums- und Glycolatbildungsrate von C. reinhardtii
CC1860 bei 42 % bzw. 16 % O,. Die Raten wurden aufgenommen bei einer konstanten Lichtintensitit
von 347 uE/(m2s) im Turbidostatbetrieb.

Pco, Po, M TGlyc Pco, Po, u TGlyc TGlye
% % 1/d 1/d % % 1/d 1/d 1/d
2,753 12,778 1,435 O 2,306 42 1,248 0 0
0,727 1393 1,428 0 0,823 42 1,442 0 0
0,414 14,51 1,261 O 0,395 42 0,782 0 0
0,272 15,44 0 0,309 44,1 0375 O 0
0,190 17,15 0,831 0,0033 0,202 44,6 0,164 0,0643 0,0845
0,150 16,84 0,429 0,0040 0,129 46,24 0 0,0568 0,0568
0,124 1498 0,150 0,0179 0,066 46,24 0 0,0135 0,0135
0,007 17,62 0,070 0
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B. Ergebnisse

B.2. Ergebnisse der pO,-Kinetik
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Abbildung B.1.: O,-Abhingigkeit des Wachstums: Partialdriicke von (—) O, und (—) CO; bezogen
auf den Gesamtdruck, (—) Verhéltnis ODggyp/OD75¢ ldsst auf den Abbau von Chlorophyll schlieflen,
(—) Volumenflussrate Medium fiir das auf einen konstanen Wert geregelte (—) OD759-Signal (nur P-,
nicht PI-Regler)
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Abbildung B.2.: Wachstumsraten, bestimmt aus der Kultivierung in Abbildung B.1. Der nichtlineare
Verlauf der Pumprate und die Zeitabhéangigkeit der Wachstumsrate bei Erhhung des O,-Partialdrucks
in einem Zeitraum von (M) 100 bis 300 h und (M) 300 bis 450 h ldsst auf eine Messung auf3erhalb des
quasistationdren Gleichgewichts und eine langsame Schidigung des Organismus schlieen.
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B. Ergebnisse

B.3. Kurzzeitige Glycolatproduktion mit CC1860
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Abbildung B.3.: Kurzzeitiges Experiment in Mini-Plattenreaktor; Umstellung der Prozessbedingun-
gen bei PZ = 0 h durch Reduktion des CO,-Partialdrucks im Zugas auf 0,3 % und Erhchung des
O;,-Partialdrucks auf 42 % des Gesamtdrucks. Offline bestimmte (M) Glycolat-Konzentration, (H)
Biomasse-Konzentration mit jeweiliger linearen Regression sowie (M) und pH-Wert.
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B. Ergebnisse
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Abbildung B.4.: Kurzzeitiges Experiment in Mini-Plattenreaktor; Umstellung der Prozessbedingun-
gen bei PZ = 0 h durch Reduktion des CO,-Partialdrucks im Zugas auf 0,2 % und Erhchung des
O,-Partialdrucks auf 42 % des Gesamtdrucks. Offline bestimmte (M) Glycolat-Konzentration, (H)
Biomasse-Konzentration mit jeweiliger linearen Regression sowie () und pH-Wert.
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Abbildung B.5.: Kurzzeitiges Experiment in Mini-Plattenreaktor; Umstellung der Prozessbedingun-
gen bei PZ = 0 h durch Reduktion des CO;-Partialdrucks im Zugas auf 0,1 % und Erhchung des
O;-Partialdrucks auf 42 % des Gesamtdrucks. Offline bestimmte (M) Glycolat-Konzentration, (H)
Biomasse-Konzentration mit jeweiliger linearen Regression sowie (M) und pH-Wert.
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B. Ergebnisse
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Abbildung B.6.: Kurzzeitiges Experiment in Mini-Plattenreaktor; Umstellung der Prozessbedingun-
gen bei PZ = 0 h durch Reduktion des CO;-Partialdrucks im Zugas auf 0,03 % und Erhohung des
O,-Partialdrucks auf 42 % des Gesamtdrucks. Offline bestimmte (M) Glycolat-Konzentration, (H)
Biomasse-Konzentration mit jeweiliger linearen Regression sowie (M) und pH-Wert.
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C. Kalibrierungen

C.1. Kalibrierung der LED-Module

Lichtintensitét / pE/(m?2s)

Abbildung C.1.: Kalibrierung der LED-Module mit dem (M) sphirischen Sensor (BE4: y = 627,08x -
41,233 mit R2 = 1; BES: y = 741,12x - 45,495 mit R?=0,9995) und dem (M) planaren Sensor (BE4: y =
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461,11x - 5,3415 mit R2=0,9976 ; BES: y = 489x - 20,234 mit R? = 0,9981)
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C. Kalibrierungen

C.2. Kalibrierung der OD-Biomassekonzentration
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Abbildung C.2.: Korrelation zwischen optischer Dichte bei 750 nm (gemessen mit dem Spektrome-
ter PG Instuments) und der gravimetrisch ermittelten Biomassekonzentration (jeweilige Dreifachbe-
stimmung; cx = 0,4827 - OD mit R?=0,9954). Zudem die Korrelation zwischen zwei verschiedenen
Photometern PG Instruments (T60 UV-Visible Spectrophotometer) und Perkin Elmer (Lambda 35),
ODperkinElmer = 1,2955 - ODpGmstuments - 0,0834 mit R2=0,9998.

150



D. Rechnungen

D.1. Herleitung der Reaktionskinetik der RuBisCO

Herleitung der RuBisCO-Kinetik (pers. Kommunikation Prof. C. Posten):
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> restart,
> with(LinearAlgebra) :
> # Balance of enzyme complexes

> b= -rp getres gt gso £ T Tesc B
bp=-1p gst s gt 50 £t TEsc £
> bpg =t g gs~ Tgs £~ Tes gso t TEso £s T TEs gsc T Tesc ES

bps'=Tg ps— Tgs £~ "es £so T "eso s~ es esc T TEsc Es

> bpso =t Tgs gso ™ Teso ks~ TEso ES

bgso =, ES ESO ™~ TEso Es T TEso E
> bpgc =t Tgs psc ™ Tesc ks~ TEsc £

bgsc = TEs gsc ~ TEsc Es T VESC E

ergg .= solve({bp, bpg bpso bpsc} s {75 po "Es p "Es Eso "EsO Es "Eso B TEs ESC TESC Es
TEsc E})

ergg = {Tgs k= "5 £~ "es £so T Teso ks~ VEs st Tesc B TE BsTE Es TESC E~TES ESC
~Vesc Es "Esc Es T TEsc Es "Eso E T "Es Eso ~ "Eso Es "Eso EsT "Eso Es "Es Esc T 'Es EsC

| TEsEso™ " £S ESO}

| > # "e Es Tes e Tes Eso "eso Es "Es Esc Tesc Es "Eso E "Esc E

(> ¥, == Matrix([[-1, +1,0,0,0,0, + 1, + 11, [ +1, -1, -1, + 1, -1, +1,0,01, [0,0, + 1,

-1,0,0,-1,0],[0,0,0,0, +1, -1,0, -11]);

-1 1.0 0 0 0 1 1]

1 -1 -1 1-1 1 0 0
E 0 0 1-1 0 0-1 0
00 0 0 1 -1 0 -1

> Rank(Yy):

> # Kinetic equations

> 1 ps = kg gy gy
e g5~ kg gsCpCs
> rgs g = kgg g Cps
"es £~ kgs £CEs
> Tgs Bso "= Kgs gsoCEs €5

"Es EsO -~ kESfESO CEs€o

> Tgso g kESO_ES' CEsor
"ESO Es*~ kESO_ES CEso

> Tgs gsc T kES_ESC'CES Co

0

@

©))

(C))

S))

()

(M

@®

€)

(10

an

(12)



"Eso E =

"gsc =

"Es Esc = kES_ESC Cgs€c

"esc s = Kgsc g5 CEscs

TEsc Es+~ kESC_ES CEsc
kEsofE' CEsor
"eso £ Keso ECeso
kesc g CEscs
"esc £~ Kgsc £CEsc

> ergp = solve( {op(ergEJ), cpt cpgt Ccpgo t+ CESC:CG} , { Cp Cre Cpso CESC}) :

> assign(ergE c) :

> CpiCpg:Crso: Cpsc:

> 75 = Tg ps~ TES B

| > 70 "= TEs Eso ~ "ESO_Es’

| > ¢ = Tgs gsc ~ TEsc Bs*

_> test = +rg-15 - 1o

B simplify(test);

i 0

>

> Tomar = Zimit(rs, cg= inﬁnily);

Tsmax -~ (Ca (€c kESCfE kESOfE kESfESC tco kESCﬁE kESOﬁES kESfESC + ¢ kESCfE kESOﬁE kES7

+ <o kESC_ES kESO_E kES_ESO) ) / (cc kESO_E kES_ESC +ec kESO_ES kES_ESC

+ cokesc £Kes Bsot €okese gskes gso T Kese ekeso £ Kesc %eso gs T Kesc ks

* Kese ks kESO_ES)

=> kzg, .. = coeffs(collect( numer( rSmax), [co, cc],'a’istributed'), [co, cc], ZSmax);

kzg, .. = Cq (

Kese £keso £%es £so T Kesc gs*eso £kes £50): €6 (Kesc £keso £Kes Esc

+ kesc £keso eskEs Esc)

> ZSmax;

> kzg, . [11;

> anmax =

Cop C
kZSmax [ 2 ];

e ( kESC_E kESO_E kES_ESO + kESC_ES kESO_E kES_ESO)

< (kesc £%eso £*es Bsc t *esc £keso pskes gsc)
coeﬂs( collect( denom( rSmax) s [co, cc],'distributed' ) , [co, cc], nSmax) ;

ESO

Keso k

ko = kgsc Ekeso £ Kesc £Reso £s T Kesc mskeso £ Kesc msKeso es ¥esc E¥Es Eso

+ kESCfES

> nSmax;

k

ES_ESOr k

ESO E k

£s Bsc T kESOfES k

ES_ESC

1, co co

(12)

(13)

(14

15)

(16)

a7

(18)

19)

(20

21

22



anmax[ 1]: anmax[z] : anmax[3] :
kZSmax[ 1 ] _ kZSmax[z ] anmax[ 2 ]
(1] "0 kn

rS_max = simp lify[”Smax’ {

simplijj/( rS_max) ;

anmax Smax

Co kzc +co kzO
chnC +cokno +1

il "o
Soc = simplify e ;
e kES_ESO (kESC_E + kESC_ES) kESO_E

kESfESC kESCfE

S
oc (kE507E + kESOﬁES) Cc

kng,, . [3]

= Za—: o 1 14
[1] ¢ anmax[l] © anmax[l]

Soc = simplify (Soc {kESfESO'kES07E : (kESQE + kESCfES) = ko kESfESC'kEScfE ) (kE507E

+ kgso gs) =ks})s

o <o ko
oc
cckg
ko
Soc = Simplify| s5c k_s =SSoct |5
_ €oSoc
Soc+~

23

249

(25)

(26)



D. Rechnungen

D.2. Anpassung der kinetischen Konstanten der
RuBisCO
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oe

Diese Funktion ruft in einer Schleife die Funktion
RuBisCO_parameterschaetzung und speichert die Ergebnisse

oe

oe

Parameterschatzung der RuBisCO Kinetik

oe

Diese Funktion Ermittelt simultan die Parameter der RuBisCO Kinetik aufgrund
der berechneten spezifischen Bildungsraten. Sie enthdlt die Hauptfunktion
"RuBisCO parameterschaetzung" und zwei Hilfsfunktionen "RuBisCO" und
"residuals". Die Schatzung beruht auf experimentellen Raten, die aus einer
Excel-Datel importiert werden.

Die Funktion "RuBisCO" simuliert die Wachstums - und
Glycolatproduktionsraten fir einen bestimmten Satz an Parametern

Das Gitefunktional "resiudals" gibt den Fehler zwischen

experimentellen und simulierten Raten wieder.

In der Funktion "RuBisCO parameterschatzung" wird das Gutefunktional
minimiert. Dieser Satz an optimierten Parametern wird als "para opt"
ausgegeben

0 0P o° 0P d° o° o° o o° oP

o°

function Ergebnisse = Parameterschaetzung
clear all
close all

clc

$G========== Excel-Daten einlesen ============%%

global data n_row n_col p CO2 p 02 exp wachstum exp glycolat

data = xlsread(datafilename, sheetname) ;

[n_row,n col] = size(data);

p CO2 = data(:,1); % Einlesen des Anteils an Kohlenstoffdioxid in
atm/atm

p 02 = data(:,2); % Einlesen des Anteils an Kohlenstoffdioxid in
atm/atm

exp wachstum = data(:,3); % Einlesen der experimentellen Wachstumsraten in
(mol/ (g.h)

exp_glycolat = data(:,4); % Einlesen der experimentellen

Glycolatproduktionsraten in mol/ (g.h)

% Craboxilierungsraten
exp r Carb = exp wachstum + 2*exp glycolat;

exp r Oxyg(i,l) = exp glycolat(i,1);
for i=1:10
$%========== Konstanten und Startparameter ===%%

% Konstanten
global kH 02 kH CO2 r Carbmax Km Carb Km Oxyg r Oxygmax C min Rd
% Henry-Koeffizienten

kH 02 = 1.3*10"-3 ; % mol/ (1 atm)

kH CO2 = 3.4*10"-2 ; % mol/ (1 atm)

% RubisCO Parameter

Km Carb = 29*107-6/(172*%0.25); % mol/l - Literaturwert Km C=29 uM aus:
Jordan and Ogren 1981

r Carbmax = 20.9*107-4*(i"2*0.25); % molC/ (gBTM h) Daten des C-Umsats aus
der Lichtkinetik bei 5 % CO2

Km Oxyg = 480*10"-6/(172*0.25); % mol/l - Literaturwert Km 0=480 pM aus:

Jordan and Ogren 1981

r Oxygmax = r Carbmax/ (3.7+(i"2*0.25); % VC/VO=3.7 aus: Jordan and Ogren
1981

% Organismusspezifische Konstanten

C min = 0.09;

Rd = 0.1865*r Carbmax;

§$================ Anzupassende Startparameter ==================%%
global para0

\



para0 = [r Carbmax,Km Carb, r Oxygmax,Km Oxyg];
options = optimset('Display’','Iter', 'MaxFunEvals',1le20, 'TolX',le-
8, 'TolFun',le-8);

[para count exit] = fminsearch(@residuals,paral,options);
para opt = para;
$E====================== Ausgabe =================================%%
if exit == % Nach Ende der Minimierung ist exit == 1
para opt; % Satz an angepasste Parametern

o)

% Berechnung der Selektivitat
S = para_opt(l)/para opt(2)*para_opt(3)/para opt(4);
fehler = 0; % Iteration erfolgreich
else % Im Falle eines Fehlers
para opt = para0;
fehler = 1;
end
Ergebnisse (i,:) = [para opt, S, fehler];
end

function [r Carb,r Oxyg] = RuBisCO (para)

% Hier werden die Wachstumsraten und Glycolatproduktionsraten nach einer
adaptierten RuBisCO-Kinetik mit dem Parametersatz ,Para“ simuliert.

global n row p CO2 p 02 r Carbmax Km Carb Km Oxyg r Oxygmax C min kH 02

kH CO2 r Carb r Oxyg Rd

for i = 1:n row

%$Berechnug der RuBisCO Raten mit nur Zwei unabhdngige Parametern

r Carb(i,1) = r Carbmax * ((p _CO2(i,1)-C min)/100)* kH CO2 / (((p _CO2(i,1)-

C min) /100) *kH CO2 + Km Carb * ( 1+ (p 02(i,1)/100) * kH 02 /Km Oxyg)); %
mol C/(g_BTM h)

r Oxyg(i,1) = r Oxygmax * (p 02(i,1)/100) * kH 02 / ((p_02(i,1)/100) *kH 02
+ Km _Oxyg * ( 1+ ((p_CO2(i,1)-C min)/100)* kH CO2/Km Carb)); % mol O/ (g BTM

h)

end

function functional = residuals (para)

%$%====Rechnung der Varianz sigma===========%%

r = 0.1; % Annahme eines relativen Fehlers von 10 %

[

% Sigma fir das Wachstum

r Carb min = exp r Carb(5,1);

sigma r Carb = r*sim r Carb + r*r Carb min;
% Sigma fir die Glycolat Produktion

r Oxyg min = le-4;

$sigma_r Oxyg = r*max(exp r Oxyg,r Oxyg min);

sigma r Oxyg = r*exp r Oxyg + r*r Oxyg min;

$%====Berechnung des Gitefunktionals===========%%

res r Carb = (exp r Carb - sim r Carb)./sigma r Carb;
res r Oxyg = (exp_r Oxyg - sim_r_Oxyg)./sigma_r_Oxyg;
functional = sum(sum(res r Carb.”2))+ sum(sum(res r Oxyg.”"2));



D. Rechnungen

D.3. Parameteranpassung der
Photosynthese/Photorespiration (gekoppelte
Licht- und RuBisCO-Kinetik)
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o

Beschreibung der Funktion:

Allgemeine Beschreibung: Die Funktion 'Stoechiometrie simulink' beinhaltet
die Matrix zur Beschreibung der Organismus-Stdochiometrie sowie deren
Losungsalgorithmus.

o° oP

oe

% Eingangsgrofen (u): Phy und r s bzw. r Photonabs aus kinetik RuBP RuBisCO
function [sys,x0,str,ts] = Metabolismus(t,x,u,flag,Rd,W, y ATPX, y ATPrd,
y ATPPhNZ, y ATPPhZ);

switch flag,

case O,

[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(Rd,W, y ATPX, y ATPrd, y ATPPhNZ,
y_ATPPhZ);
case 3,

sys=mdlOutputs (t,x,u,Rd,W, y ATPX, y ATPrd, y ATPPhNZ,
case { 1, 2, 4, 9}; %unused flags
otherwise

error (['Unhandled flag =

y ATPPhZ) ;

', num2str (flag)]);
end

function [sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(rD ,rR, y ATPX, y ATPrd,
y_ATPPhNZ, y ATPPhZ);
sizes simsizes;

sizes
sizes.
sizes
sizes

.NumContStates

.NumOutputs
.NumInputs

NumDiscStates

sizes
sizes
sys =
x0
str
ts

.DirFeedthrough
.NumSampleTimes
simsizes (sizes);

Il
R oo o

function sys=mdlOutputs(t,x,u, rD ,rR, y ATPX, y ATPrd, y ATPPhNZ, y ATPPhZ);

% Einlesen der relevanten GroRBen aus Kinetik RuBP RuBisCO und Reaktorblock

i spez = u(b5);
r Photonabs u(e);
Phy = u(3);
r RuBP regen = u(2);
p_CO2 = u(l);
%% (1)========St0chiometrisches Modell der Zelle==========================%

% In der Folgenden Matrix A wird die Stdchiometrie des Organismus

% beschrieben. Die Gleichungen hierzu koénnen dem entsprechenden Kapitel
entnommen werden. Die Nummerierung des Vektors mit den jeweiligen

% spezifischen Bildungsraten ist nachfolgend aufgefihrt.

oe

Bestimmung von rR:
r O= r RuBP regen/(1+1/Phy);
ifw>ro
W r O;
end



o

Stochiometrische Matrix Aeq; Aufbau des entsprechenden Vektors mit den
spezifischen Raten:

(1) r RuBP regen, (2) r RuBP carb , (3) r RuBP oxyg, (4) r CO02, (5) r 02,
6) r glycerat carb, (7) r _glycerat oxyg, (8) r glycolat oxyg,

9) r glycerat, (10) r fixierung, (11) r X, (12) r Glyc, (13) r Ph,

14) r Phdiss, (15) r Phabs, (16) r ATP, (17) r PhZ, (18) r PhNZ,

19) r NADPH, 20 (r R), (21) r D

o o o° o°

o°

(
(
(
(

o

=

Phy*5 -5 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0

-5 -5 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

>
(0]
Q

1 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
5 0 1 0 -3 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0 0 0 -1 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0 1 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 -1 -1 0 0 0 0

o o o o O O O O 0 0O 0 0 0 1 0 -1 -1 0

o 0o o o0 0 0 0O 0 0O 0 0O 0 0O 0 1 -y ATPPhZ/4
_ATPPhNZ/4 0 0 0

o o o o0 O O O O O O O 0 O 0O 0 0 -1/4

0

o 0 0o 0 0 0 0 1 0 1/y ATPX 0o 0 o0 0 -1 0

1.166666667 y ATPrd

o 0 0o 0 0 0 0 0 1 -(1) o 0 0 0 0 0 ©

-1

0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 -1

o 0o 0o o0 0O 0O O O 0O 0O O 0 0 O 0O 0 0 O0

0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0

el oNoNoNoNoNoNol S NeoNeol YieolNoNeoNoNoNoNoNoNoNoNoNtNeoNoll I eoNoNoNoNoNoNoNoNoNoNeNt Ne e

17

beg = zeros (21, 1);
beq(1l1l,1)= i spez;
beq(12,1)= r Photonabs;
beq(20,1)= r R;
beg(21,1)= r D;



[

% Losen des Gleichungssystems

tol = 1le-10;

maxit = 100;

[Xopt, flag, residuals]=lsgnonneg(Aeq, beq);

% Ausgabe der Raten an den Reaktor-Block

r N = 0;

r X = Xopt(11l,1);

r Glyc = Xopt(1l2,1);

r PhDiss = Xopt(14,1);

r PhAbs = Xopt(15,1);

sys (1) =r N; $Weitergeben von r N in mol/ (g.h)
sys (2) =r X; $Weitergeben von r X in mol/ (g.h)
sys (3) = r Glyc; %Weitergeben von r Glyc in mol/(g.h)

o

Beschreibung der Funktion:
In der Funktion Reaktor simulink werden die Bildungsraten von Glycolat und
Biomasse sowie die Aufnahmerate des Stickstoffs integriert.

o

o

% ZUSTANDSGROREN :
% y(1l): Stickstoffkonzentration
% v (2): Biomassekonzentration

o

y(3): Glycolatkonzentration
Die spezifischen Raten werden durch die Weiterleitung der Konzentrationen
(BTM, Glycolat, N) und Gas-Partialdriicke (02 und CO2) an die Funktion
Stochiometrie berechnet.

o° o

o°

function [sys,x0,str,ts] = Reaktor simulink(t,x,u,flag,c NO,c X0,c GlycO);
switch flag,
case O,
[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(c _NO,c X0,c GlycO, a);
case 1,
sys=mdlDerivatives(t,x,u,c NO,c X0,c GlycO, a);
case 2,
sys = mdlUpdate (t,x,u,c NO,c X0,c GlycO, a);
case 3,

sys=mdlOutputs (t,x,u,c NO,c X0,c GlycO, a);
case {2, 4, 9}; %Sunused flags
otherwise
error (['Unhandled flag = ',num2str(flag)l]);
end

function [sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(c NO,c X0,c GlycO);
sizes = simsizes;
sizes.NumContStates
sizes.NumDiscStates
sizes.NumOutputs
sizes.NumInputs
sizes.DirFeedthrough =
sizes.NumSampleTimes
sys = simsizes(sizes);

x0 = [c_NO;c X0;c GlycO];
str = [];

ts [0 017
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function sys=mdlDerivatives (t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);

[

% Reaktorbeschreibung

V_Reaktor =1.7; % L

e XC = 0.5; % g/g
M Glycolat = 76.05; % g/mol
M C = 12; % g/mol

% Einlesen der Bildungsraten (mol/gX.h) aus dem Metabolismus-Block und
% Umrechnung der Raten in g.L/ (gBTM.h)

N = u(l)*M C/e XN;

X u(2)/e XC*M C;

Glyc = u(3)*M Glycolat;

erechnung der experimentellen Verdinnungsrate aus Medium-Fluss (ml/h)

oe
o |

D = u(4)/(1000*V_Reaktor); % h-1 %

% Konzentrationen und Anderungen im Reaktor
c N = x(1); % gN/L

c X = x(2); % gBTM/L

c Glyc = x(3); % gGlyc/L

% Differentialgleichungen der Konzentrationsédnderung dc/dt

c_Ndot = - r N*c X + (c_NO -c_ N)*D ; % g/(L.h)
Cc_Xdot = + c_X*(r_X-D) ; % gBTM/ (L.h)
c_Glycdot =+ r Glyc*c X - ¢ Glyc*D ; % gGlyc/ (L.h)
sys(l) = c_Ndot;

sys(2) = c_Xdot;

sys(3) = c_Glycdot;

function sys=mdlUpdate(t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);
sys = [1;

function sys=mdlOutputs(t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);
% Ausgabe zum Block Kinetik /Metabolismus

I0 = u(d);

V_ R =1.77;

A R =0.0575*2*pi*0.3;

i spez = I 0*A R*6072*107-6/x(2)/V_R;

r PhotonAbs = u(6)*i spez;

sys (1) = x(1); % gN/L
sys (2) = x(2); % gBTM/L
sys (3) = x(3); % gGlyc/L
sys (4) = 1 spez;

sys (5) = r PhotonAbs;



o

Beschreibung der Funktion:

Berechnung der Carboxylierungs und Oxygenierungsrate der RubisCO

aufgrund der Partialdriicke im Reaktor.

function [sys,x0,str,ts] =

Kinetik RuBP RuBisCO(t,x,u,flag,r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y ATPPhoto

n,y NADPHPhoton)

switch flag,

case 0,
[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,
y_ATPPhoton,y NADPHPhoton,C min);

case 3,

sys=mdlOutputs (t,x,u,r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y ATPPhoton,
y_NADPHPhoton,C min) ;

case { 1, 2, 4, 9}; %unused flags

oe

o

otherwise

error (['Unhandled flag = ',num2str(flag)]);
end
function

[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes (r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y ATPPh
oton,y NADPHPhoton) ;
sizes = simsizes;
sizes.NumContStates
sizes.NumDiscStates =
sizes.NumOutputs
sizes.NumInputs
sizes.DirFeedthrough =
sizes.NumSampleTimes =
Sys = simsizes(sizes);
x0 = [1;

str = [];

ts [0 015
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function
sys=mdlOutputs (t, x,u, r_ Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y ATPPhoton,y NADPHPh
oton) ;

$% ==========================RubisCO Kinetik=====s============%
% Definition der Henry-Konstanten
kH 02 = 1.3E-3;

kH CO2 = 3.4E-2;
% Einlesen der Gasanteile
% Rechnung im mol.L-1

p_CO2 = u(2)/100 * kH CO2; % geldst CO2 in der Zelle (mol.L-1)

p 02 = u(l)/100 * kH 02; % geldst 02 1in der Zelle (mol.L-1)

% RuBisCO Raten

r Carb = r Carbmax * p CO2 / (p_CO2 + Km Carb * ( 1+ p 02 / Km Oxyg));
$ mol _C/(g_BTM h)

r Oxygmax = r Carbmax/3.7; % mol C/(g BTM h)

r Oxyg = r Oxygmax * p 02 / (p 02 + Km Oxyg * ( 1+ p CO2 /Km Carb));
$ mol O/ (g BTM h)

Phy = r Oxygmax/r Carbmax*Km Carb/Km Oxyg*p 02/p CO2;

% Verbrauch an RuBP durch RuBisCO
r RuBP_RuBisCO= r Carb + r Oxyg;

S=============RNeilte rgabe zum Metabolismus=============
sys(l) = p CO2;
sys(2) = r RuBP_RuBisCO;

sys(3) = Phy;



D. Rechnungen

D.4. Parameteranpassung der
Photosynthese/Photorespiration (nur
RuBisCO-Kinetik)
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Beschreibung der Funktion:

Allgemeine Beschreibung: Die Funktion 'Stoechiometrie simulink'
beinhaltet die Matrix zur Beschreibung der Organismus-Stdchiometrie sowie
deren Losungsalgorithmus.

Eingangsgroflen (u): Phy und r s aus kinetik RuBP RuBisCO

o oo oP

o

function [sys,x0,str,ts] = Metabolismus(t,x,u, flag,rD, rR);
switch flag,
case 0,
[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes (rD,rR);
case 3,

sys=mdlOutputs (t, x,u, rD, rR);
case { 1, 2, 4, 9}; %unused flags
otherwise
error ([ 'Unhandled flag = ',num2str(flag)]);
end

function [sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(rD, rR);
global n
sizes.NumContStates
sizes.NumDiscStates =
sizes.NumOutputs =
sizes.NumInputs
sizes.DirFeedthrough =
sizes.NumSampleTimes =
Sys = simsizes (sizes);
x0 = [];

str [1;

ts [0 0];

PP Wk OO
~
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function sys=mdlOutputs(t,x,u,rD, rR);
% Einlesen der Ergebnisse aus Kinetik-Funktion:
Phy = u(3);
r RuBP regen = u(2);
% Kinetik der Wiederverwertung von Glycolat: Maximale Umsatzrate ist rW
r O = r RuBP regen/ (1+1/Phy);
if rR > r O

rR =1 O;
end
In der Folgenden Matrix A wird die Stdchiometrie des Organismus
beschrieben. Die Gleichungen hierzu kénnen dem entsprechenden Kapitel
entnommen werden. Die Nummerierung des Vektors mit den jeweiligen

spezifischen Bildungsraten ist nachfolgend aufgefihrt.

o\
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Aeq = [
1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0 5*Phy -5 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
5 =5 -5 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0 1 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0 5 0 1 0 -3 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 -1 0 0 1 0 0 0 0 0 0 0 0
0 0 1 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0 0
0 0 1 0 0 0 0 -1 0 0 0 0 0 0 0 0
-5 0 0 0 0 0 0 0 3 -1 0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0o -3 =3 0 3 0 0 0 -3/2 0 0 0
0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 -1 0 0 -1 0 0
0 0 0 0 0 0 0 =2 0 0 0 2 2 0 0 0
1 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0.875 0 -1 0
0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 1 0 0o -1
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 0 0



1
Vektor mit spezifischen Bildungsraten:
(1) rRuBP, regen, (2) rRuBP, Carb, (3) rRuBP, Oxyg, (4) rC02, (5) r0O2, (6)
rCarb, Glycerat, (7) roxyg,Glycerat, (8) roxyg,Glycolat, (9)rGlycerat,

o oe

o\

% (10) rFixierung, (11) rX, (12) rGlycolat, (13) rR, (14) «rD, (15) rATP,
% (16) rNADPH

beqg = zeros (16, 1);

beqg(l,1) = u(2);

beq(15,1) = r R;

beq(1l6,1) = r D;

o)

% Losen des Gleichungssystems

tol = 1le-10;

maxit = 100;

[Xopt, flag, residuals] = lsqgr(Aeq, beq, tol, maxit);

% Ausgabe der Raten an den Reaktorblock

r N = 0;

r X = Xopt(1l1l,1);

r Glyc = Xopt(1l2,1);

sys(l) = r N; % Weitergabe von r N in mol/(g.h)
sys(2) = r X; % Weitergabe von r X in mol/(g.h)
sys(3) = r Glyc; % Weitergabe von r Glyc in mol/(g.h)

%Beschreibung der Funktion:
% In der Funktion Reaktor simulink werden die Bildungsraten von Glycolat
und

Biomasse sowie die Aufnahmerate des Stickstoffs integriert.

oe

% ZustandsgroBlen:
% y(l): Stickstoffkonzentration
% y(2): Biomassekonzentration

oe

y(3): Glycolatkonzentration
Die spezifischen Raten werden durch die Weiterleitung der Konzentrationen
(BTM, Glycolat, N) und Gas-Partialdriicke (02 und CO2) an die Funktion
Stochiometrie berechnet.
function [sys,x0,str,ts] = Reaktor simulink(t,x,u,flag,c NO,c X0,c GlycO);
switch flag,
case 0,
[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(c_NO,c_X0,c GlycO);
case 1,
sys=mdlDerivatives(t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);
case 2,
sys = mdlUpdate (t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);
case 3,
sys=mdlOutputs(t,x,u,c NO,c _X0,c GlycO);
case {2, 4, 9}; %Sunused flags
otherwise
error (['Unhandled flag = ',num2str(flag)]);

o° o

o\°

end

function [sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes(c NO,c X0,c GlycO);
sizes = simsizes;

sizes.NumContStates
sizes.NumDiscStates
sizes.NumOutputs

sizes.NumInputs =
sizes.DirFeedthrough =
sizes.NumSampleTimes

I
~

~. o e

~e
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; % at least one sample time is needed



Sys = simsizes (sizes);

x0 = [c NO;c X0;c GlycO];
str = [];
ts = [0 0];

function sys=mdlDerivatives (t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);

[o)

% Reaktorbeschreibung

V_Reaktor = 1.7; % L

e XC = 0.5; % g/g
M Glycolat = 76.05; % g/mol
M C = 12; % g/mol

o\

Einlesen der Bildungsraten (mol/gX.h) aus dem Metabolismus-Block und
% Umrechnung der Raten in g.L/ (gBTM.h)

N = u(l)*M C/e XN;

X = u(2)/e_XC*M_C;

~Glyc = u(3)*M Glycolat;

%$Berechnung der experimentellen Verdinnungsrate aus Medium-Fluss (ml/h)
D = u(4)/(1000*V_Reaktor); % h-1 %

% Konzentrationen und Anderungen im Reaktor

c N = x(1); % gN/L

c X = x(2); % gBTM/L

c Glyc = x(3); % gGlyc/L

o\°

Differentialgleichungen der Konzentrationsanderung dc/dt

c_Ndot = - r N*c¢c X + (c_NO -c N)*D ; % g/ (L.h)
c_Xdot =+ c X*(r_X-D)  ; $ gBTM/ (L.h)
c_Glycdot = + r Glyc*c X - ¢ _Glyc*D ; % gGlyc/ (L.h)
sys (1) = c_Ndot;

sys(2) = c_Xdot;

sys(3) = c_Glycdot;

function sys=mdlUpdate (t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);
sys = [1;

function sys=mdlOutputs (t,x,u,c NO,c X0,c GlycO);

[

% Ausgabe zum Block Kinetik /Metabolismus

sys (1) = x(1); % gN/L
sys (2) = x(2); $ gBTM/L
sys (3) = x(3); % gGlyc/L

o\

Beschreibung der Funktion:
Berechnung der Carboxylierungs und Oxygenierungsrate der RubisCO
aufgrund der Partialdriicke im Reaktor.

o\

o

function [sys,x0,str,ts] =
Kinetik RuBP RuBisCO(t, x,u, flag,r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y ATPPh
oton,y NADPHPhoton);
switch flag,
case 0,
[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes (r_ Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygma
x,y ATPPhoton,y NADPHPhoton);
case 3,
sys=mdlOutputs (t, x,u,r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y ATPPhoton,
y _NADPHPhoton) ;

case { 1, 2, 4, 9}; %Sunused flags
otherwise
error ([ 'Unhandled flag = ',num2str(flag)]);

end



function
[sys,x0,str,ts]=mdlInitializeSizes (r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y AT
PPhoton,y NADPHPhoton) ;

sizes = simsizes;
sizes.NumContStates =
sizes.NumDiscStates
sizes.NumOutputs
sizes.NumInputs =
sizes.DirFeedthrough =
sizes.NumSampleTimes
Sys = simsizes (sizes);
x0 = [1];

str = [1;

ts = [0 0];

Il
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function

sys=mdlOutputs (t,x,u,r Carbmax,Km Carb,Km Oxyg,r Oxygmax,y ATPPhoton,y NADP
HPhoton) ;

% RubisCO Kinetiken %

% Definition der Henry-Konstanten

kH 02=1.3E-3;

kH CO2=3.4E-2;

% Einlesen der Gasanteile

% Rechnung im mol.L-1

o\°

p_CO2 = u(2)/100 * kH CO2; % gelost Kohlenstoffdioxid (mol.L-1)
p 02 = u(l)/100 * kH 02; % geldst Sauerstoff (mol.L-1)

$Zusammenhang zwischen Carboxylierungs und Oxygenierungsrate:
r Oxygmax = r Carbmax/3.7;
% RuBisCO Raten

r Carb = r Carbmax * p CO2 / (p CO2 + Km Carb * ( 1+ p 02 /
Km_Oxyg)) ; % mol_C/(g_BTM h)

r Oxyg = r Oxygmax * p 02 / (p 02 + Km Oxyg * ( 1+ p CO2
/Km_Carb)); % mol O/ (g BTM h)

Phy = r Oxygmax/r Carbmax*Km Carb/Km Oxyg*p 02/p CO2;

o)

% spezifische Rate an RuBP

r RuBP, regen= r Carb + r Oxyg;
F============= Weitergeben zum Metabolismus
sys(l)= r Carb;

sys(2)= r_ RuBP, regen;

sys(3)= Phy;
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