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Zusammenfassung

Im Zuge der vorliegenden Arbeit wurde eine Strategie fiir eine kontinuierliche Abwasseraufbe-
reitung mittels Mikroalgen im 24-Stunden Betrieb entwickelt. Basis hierfiir war zunédchst die
Etablierung eines geeigneten Abtrennsystems fiir die Mikroalgenzellen mit dem Ziel der kulti-
vierungsbegleitenden Zellriickfithrung. Weiterhin stand der Stoffwechsel der Mikroalge Chlo-
rella vulgaris (Biomassezusammensetzung und Nahrstoffaufnahme) wihrend kontinuierlicher
Kultivierungen bei Licht und Dunkelheit im Fokus. In einem vereinfachten Modell konnten im
Anschluss die Zusammenhédnge verschiedener Limitierungszustinde des Mikroalgenwachstums
verbildlicht werden. Darauf aufbauend wurden die experimentellen Daten mittels des Modells
und dem damit verbundenen Konzepts der aktiven Biomasse ausgewertet und die so gewonne-
nen Erkenntnisse fiir die Prozessoptimierung der Abwasseraufbereitung eingesetzt.

Als geeignete Methode zur Mikroalgenabtrennung wurde die Membranfiltration ausgewahlt und
zwei Abtrenneinheiten im Labor- und PilotmaBstab (Mini-Harvester (~100 mL) und Harvester
(~12 L)) erfolgreich entwickelt und umgesetzt. Das eingesetzte, kommerziell erhéltliche Memb-
ranmodul des Harvesters ist aus in drei Biindeln angeordneten Membranhohlfasern aus Polyvi-
nylidenfluorid (PVDF) mit einem nominalen Porendurchmesser von 0,03 um aufgebaut. Die
Ausstattung der Anlage mit Sensorik (Messung von Durchfliissen, Driicken, Triibung) war fiir
Forschungszwecke ausgelegt, eine Reduzierung des apparativen Aufwands kann je nach Anfor-
derungen der Trennaufgabe geschehen. Fiir Versuche im Labormafistab wurde der Mini-
Harvester als MaBstabsverkleinerung des Harvesters mit analoger Geometrie konzipiert, wobei
12 einzelne Hohlfasern des Membranmoduls eingesetzt wurden. Der Mini-Harvester war an das
am Institut vorhandene Photobioreaktor-Kultivierungssystem (zylindrischer, beleuchteter Glas-
reaktor, 2 L Arbeitsvolumen) koppelbar, wodurch ein Algen Membran-Photobioreaktor aufge-
baut werden konnte.

Zunichst war die Charakterisierung der Membran mit Wasser sowie Mikroorganismensuspensi-
onen (Saccharomyces cerevisiae, Chlorella vulgaris) an der Filtrationsanlage Harvester Gegen-
stand der experimentellen Arbeiten. Fiir die eingesetzte Membran konnte eine Funktion des zu
erwartenden Reinstwasser-Filtrat-Flux in Abhéngigkeit des angelegten Transmembrandrucks
(TMP) ermittelt werden. Bei der Filtration zellhaltiger Suspensionen war ein linearer Zusam-
menhang zwischen kritischem Flux und Biomassekonzentration messbar, wobei vergleichswei-
se hohe Werte des kritischen Fluxes von 15,57 bzw. 10,08 L-m™-h"! fiir dichte Mikroalgenkultu-
ren (4,8 und 10,0 g'L") erreicht wurden. Zudem konnte mit der eingesetzten Membran ein
stabiler und kontinuierlicher Filtrationsbetrieb fiir mehr als eine Stunde bei einer Mikroalgen-
konzentration von 40 g-L"! im Retentat aufrechterhalten werden. Der Harvester zeichnete sich
im Betrieb als energiearm und leistungsfahig aus: bei einer Aufkonzentrierung einer Mikroal-
gensuspension um Faktor 20 auf eine finale Konzentration von 40 gL' wurden lediglich
1,05-102 kWh pro kg geernteter Zellen benétigt. Damit ist die Filtrationsanlage pridestiniert fiir
einen Einsatz im Abwasserbereich.

Zur Reduktion von Membran-Fouling wurden Frequenz und Dauer von periodischem Riickspii-
len (Mini-Harvester) und Pausieren (Harvester) sowie eine Beliiftung der Membran (Harvester)
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als Maflnahmen untersucht. Dabei wurde eine Beliiftungsrate der Membranfasern von 1,25 vvm
als Optimum identifiziert. Ein Riickspiilen in einer Frequenz von 30 min fiir eine Dauer von
60 s wurde zudem fiir einen effizienten Filtrationsbetrieb festgestellt. Periodische Pausen waren
fiir zwei Kombinationen aus Frequenz und Dauer (15 min/30 s sowie 30 min/60 s) gleicherma-
Ben effektiv in der Fouling-Reduktion. Nichtsdestoweniger sind Frequenz und Dauer beider
MalBnahmen (Riickspiilen und Pausieren) an die jeweilige Aufgabenstellung anzupassen.

Eine Untersuchung des Fouling-Verhaltens der verschiedenen Komponenten einer Mikroalgen-
suspension fand mit Hilfe des Mini-Harvesters statt und ergab die stérkste Fouling-Neigung bei
Anwesenheit aller enthaltenen Bestandteile (Zellen, Zelldebris, geloste Organik). Die enthalte-
nen Zellen schiitzten die Membran allerdings vor der Penetration geldster Organik, wodurch das
Fouling durch Riickspiilen effizient entfernt werden konnte und somit als reversible klassifiziert
wurde. Beim Einsatz realer Abwésser als Kulturmedium trug die enthaltene Organik
(32,3 mgroc'L ") einen erheblichen Teil zum Fouling bei. Die durch die Mikroalgen gebildeten
extrazelluldren Polysaccharide zeigten im Vergleich dazu eine geringere Fouling-Neigung.
Morphologische Unterschiede zwischen Mikroalgenspezies spielten lediglich eine untergeord-
nete Rolle bei der Fouling-Bildung. Néhrstofflimitierungen in der stationiren Wachstumsphase
einer Mikroalgenkultur zeigten trotz hoher Biomassekonzentrationen eine verringerte Fouling-
Neigung im Vergleich zu Zellen in der exponentiellen Wachstumsphase.

Die kontinuierliche Kultivierung der Mikroalge Chlorella vulgaris bei einem Hell/Dunkel-
Zyklus von 16 h:8 h bei verschiedenen Verdiinnungsraten D (D =0,0d"'-1,0d" in 0,1 d"'-
Schritten) zeigte einen Wechsel der Limitierungszustinde des Mikroalgenwachstums von einer
Néhrstoff- hin zu einer Lichtlimitierung. Dabei fand ein an reale Abwésser angepasstes synthe-
tisches Abwasser als Kulturmedium Einsatz, wobei das molare Verhiltnis der Nahrstoffe Stick-
stoff und Phosphor mit ~9:1 unterhalb des physiologischen Optimums, ausgedriickt durch das
sogenannte Redfield Verhiltnis, von 16:1 lag. Mit zunehmender Verdiinnungsrate D kam es zu
einer Abnahme der Biomassekonzentration (von 4,00 g-L™! auf 1,35 g-L!) ab einem Schwel-
lenwert von D = 0,3 d!. Durch die Reduktion wurde der erhthte Photonenbedarf der Zellen zur
Aufrechterhaltung der aufgezwungenen Wachstumsrate gedeckt. Fiir alle getesteten Verdiin-
nungsraten war eine vollstindige Phosphoraufnahme aus dem synthetischen Abwasser nach-
weisbar, wodurch die Fahigkeit von Chlorella vulgaris zur Phosphatspeicherung (sog. luxury
uptake) demonstriert wurde. Der Schwellenwert der vollstandigen Stickstoffaufnahme lag bei
D = 0,6 d"! und markiert damit das Limit des Systems fiir eine Anwendung zur Abwasserreini-
gung. Eine Variation der Zusammensetzung der Biotrockenmasse in Abhingigkeit der ange-
wandten Durchflussrate war auBerdem messbar. Unter Nihrstofflimitierung (bis D = 0,4 d™!)
konnte die Bildung von kohlenstofthaltigen Speicherstoffen (Stérke und Lipide) nachgewiesen
werden. Eine engmaschige Beprobung der Nachtphase fand mit Fokus auf Nahrstoffaufnahme
und Zellzusammensetzung statt, wobei fiir eine spezifische Verdiinnungsrate (D = 0,4 d!) in
einem zusétzlichen Experiment die Zugabe von Stickstoff zu Beginn der Nachtphase erfolgte.
Die Ergebnisse zeigten eine néchtliche Synthese von Proteinen auf Kosten intrazelluldrer Koh-
lenstoffspeicher (hauptsichlich Stéirke) bei einer zeitgleichen Aufnahme von Stickstoff. Zudem
wurde die Teilung der Zellen circa 2 h nach Beginn der Nachtphase vermutet.

Eine Auswertung der beschriebenen experimentellen Daten fand zudem unter dem Konzept der
sogenannten aktiven Biomasse statt. Darunter wird die leicht lichtlimitierte Mikroalgenzelle
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ohne Speicherstoffe (Kohlehydrate und Lipide) verstanden. Dadurch konnten ein konstanter
intrazelluldrer Stickstoffgehalt von 12 % sowie Proteingehalt von 68 % bestimmt werden.

Basierend auf den experimentellen Daten wurde ein bestehendes Modell des Mikroalgenstoftf-
wechsels um die Fahigkeit zur Bildung intrazelluldrer Speicher erweitert. Dabei wurde konkret
die Speicherung von Phosphor in sogenannten Granula sowie die Bildung wasserfreier Stirke-
korner integriert. Das Modell wurde als Grundlage fiir die Konzeption und Berechnung der
kontinuierlichen Prozessstrategie zur 24 h Abwasseraufbereitung eingesetzt. Dabei wurden die
Riickfithrung von Zellen sowie die Adaption der makromolekularen Zusammensetzung einer
Mikroalgenzelle (vor allem Bildung des Energiespeichers Stérke) als Freiheitsgrade zur Beein-
flussung des Prozesses beriicksichtigt. Der Abwasseraufbereitungsprozess wurde fiir einen
virtuellen Tag aus jeweils 6-stiindigen Phasen mit konstanter Lichtintensitit bzw. ohne Licht-
eintrag (Nacht) berechnet. Dabei wurde vor- und nachmittags eine Lichtintensitit von
350 umol'm™-s!, mittags eine Lichtintensitit von 700 pmol'm?-s' in Abgleich mit realen
Wetterdaten festgelegt. Die Abschopfung und externe Speicherung von stirkereicher Algenbi-
omasse liber die Mittagszeit sowie eine Riickfiihrung dieser Biomasse in der Nacht wurden als
MaBnahmen zur vollstindigen Aufnahme der Nahrstoffe Stickstoff und Phosphor auch in der
Nacht identifiziert. Zudem wurde eine Reduktion der verfiigbaren Lichtmenge auf jeweils 80 %
zur Simulation eines bewdlkten Tages im Szenario beriicksichtigt und konnte eine ausreichende
Abwasserreinigung zeigen.
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Abstract

In the present work, a wastewater treatment strategy using microalgae for continuous 24 h
operation was developed. First a suitable microalgae separation system was established which
allowed cell recycling during a cultivation. Furthermore, the metabolism of the microalgae
Chlorella vulgaris (biomass composition and nutrient uptake) was studied during a continuous
cultivation applying a light/dark regime of 16 h:8 h. The correlation of different factors limiting
the growth and metabolism of microalgae could be visualized in a simplified generic model.
The experimental data was evaluated using this model and the related concept of active bio-
mass. This enabled the microalgae-based wastewater treatment process to be optimized.

Membrane filtration was selected for microalgal harvesting, and two separation units (laborato-
ry-scale: Mini-Harvester (~100 mL) and pilot-scale: Harvester (~12 L)) were successfully
developed and implemented. The commercially available membrane module used for the Har-
vester is composed of polyvinylidene fluoride (PVDF) membrane hollow fibers with a nominal
pore diameter of 0.03 pum, arranged in three bundles. The equipment of the Harvester with
sensors (for flow rates, pressures, turbidity) was designed for research purposes. A reduction of
its complexity is easily possible. For laboratory-scale experiments, the Mini-Harvester was
designed as a scale-down version of the Harvester with analogous geometry, using 12 individu-
al hollow fibers of the membrane module. The Mini-Harvester could be coupled to the photobi-
oreactor cultivation system available at the institute (cylindrical, illuminated glass reactor, 2 L
working volume), allowing to generate an algae-membrane-photobioreactor.

At first the membrane was characterized on the Harvester using water and microorganism
suspensions (Saccharomyces cerevisiae, Chlorella vulgaris). The membrane’s pure water flux
could be determined as a function of the applied transmembrane pressure. A linear relationship
between critical flux and biomass concentration was measurable for the filtration of cell-
containing suspensions, with dense microalgal cultures (4.8 and 10.0 g-L™!, respectively) leading
to comparatively high critical fluxes of 15.57 and 10.08 L-m?-h"!. The membrane enabled a
stable and continuous filtration for more than one hour with a microalgae concentration of
40 g-L! in the retentate. The Harvester was classified as highly efficient and low-energy con-
suming during operation: a microalgae suspension could be concentrated by factor 20 to 40 g-L-
! in the retentate requiring only 1.05-102 kWh per kg of harvested cells. This predestines the
Harvester for use in the wastewater sector.

To reduce membrane fouling, the frequency and duration of periodic backflushing (Mini-
Harvester), pausing (Harvester) and membrane aeration (Harvester) were investigated. An
aeration rate of 1.25 vvm was identified as optimal. Backwashing every 30 min for 60 s enabled
efficient filtration. Periodic pauses were effective in reducing fouling for two combinations of
frequency and duration (15 min/30 s and 30 min/60 s). Nevertheless, the frequency and duration
of both, backwashing and pausing, must be adapted according to the process needs.

The fouling behavior of the individual components of a microalgae suspension was investigated
using the Mini-Harvester. This revealed that native solutions containing cells, cell debris and
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dissolved organic matter show the strongest fouling tendency. However, when cells were pre-
sent, they protected the membrane from being penetrated by dissolved organic molecules. In
this case fouling could be prevented by backwashing and thus was classified as reversible.
When real wastewater was used as culture medium, its dissolved organic load (32.3 mgroc'L™")
contributed significantly to membrane fouling. In comparison, microalgal extracellular polysac-
charides showed a lower fouling tendency. Morphological differences between microalgal
species had a minor impact on fouling formation. Nutrient limitation in the stationary growth
phase of a microalgal culture reduced its fouling tendency compared to cells in the exponential
growth phase, despite higher biomass concentrations.

Continuous cultivation of the microalga Chlorella vulgaris with a light/dark regime of 16 h:8 h
and different dilution rates D (D =0.0d'-1.0d" in 0.1 d"' steps) revealed that the limiting
factors of microalgal growth changed from nutrient to light limitation. The synthetic wastewater
used as culture medium exhibited a molar ratio of the nutrients nitrogen and phosphorus of ~9:1,
which is below the physiological optimum of 16:1, expressed by the so-called Redfield ratio.
Above a threshold of D =0.3 d’!, an increasing dilution rate led to a decrease in biomass con-
centration (from 4.00 g-L! to 1.35 g-L")). This reduction enabled the cells to meet their energy
demand enlarged by the imposed growth rate. A complete phosphorus uptake from the synthetic
effluent was measurable for all dilution rates tested, demonstrating the ability of Chlorella
vulgaris to store phosphate (so-called luxury uptake). The limit of the system for the use in
wastewater treatment was marked by the threshold value of complete nitrogen uptake of
D = 0.6 d"!. Furthermore, the cellular macromolecular composition varied in correlation to the
applied flow rate. Nutrient limitation (up to D =0.4 d!) led to the synthesis of carbon-rich
storage components (starch and lipids). The night phase was sampled with focus on nutrient
uptake and cell composition. For a specific dilution rate (D = 0.4 d'!), nitrogen was added at the
beginning of the night phase in an additional experiment. The results showed a nocturnal syn-
thesis of proteins at the cost of intracellular carbon-rich storage components (mainly starch)
with a simultaneous nitrogen uptake. In addition, cell division was assumed to occur approxi-
mately 2 h after the beginning of the dark phase.

An evaluation of this experimental data was done applying the concept of the so-called active
biomass. This concept describes the slightly light-limited microalgae cell without carbon-rich
storage components (carbohydrates and lipids). Thus, a constant intracellular nitrogen content of
12 % and protein content of 68 % could be determined.

Based on the experimental data, an existing model of microalgal metabolism could be improved
by demonstrating the cell’s ability to synthesize intracellular storages. Specifically, the storage
of phosphorus in granule and the synthesis of anhydrous starch were integrated into the model.
The model was used as a basis to design and calculate a continuous process strategy for a 24 h
wastewater treatment. Cell recycling as well as the adaptation of the macromolecular composi-
tion of a microalgae cell (especially the formation of starch as an energy storage) were consid-
ered as degrees of freedom to manipulate the process. The wastewater treatment process was
calculated for a virtual day consisting of 6 h phases with constant light intensity or without light
(night). Considering real weather data, a light intensity of 350 umol-m™-s! was specified for the
morning and afternoon, while a light intensity of 700 umol'm?-s! was specified for noon.
Skimming and external storage of the starch-rich algal biomass at noon and recycling of this
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biomass at night were identified as tools for the complete uptake of the nutrients nitrogen and
phosphorus also at night. In addition, a reduction of the available amount of light to 80 % in
each period to simulate cloudy days was considered in the scenario and showed sufficient
wastewater treatment.
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1 Einleitung

1.1 Hinfiihrung zum Thema

Ein Videobeitrag in der Tagesschau® von August 2023 schlieft mit dem Satz ,,Algen — ein
Rohstoff der Zukunft fiir Erndhrung und Klima“ (Tagesschau.de 2023). Kommentare wie dieser
stehen stellvertretend fiir das stetig wachsende Interesse von Forschung, Industrie und Politik an
(Mikro)Algen und ihrem Potential als klimafreundliche Zellfabriken. Aufgrund der Fixierung
von atmosphérischem CO», der Nutzung natiirlichen Sonnenlichts als Energiequelle sowie ihrer
zelluldren Zusammensetzung stehen Mikroalgen wie kaum ein anderer Organismus fiir Nach-
haltigkeit und ressourcenschonende Stoffproduktion. Mit einer im Vergleich zu Nutzpflanzen
10-fach hoheren Biomasseproduktion sind sie hoheren Pflanzen iiberlegen. Zudem steht ihre
Produktion nicht in direkter Nutzungskonkurrenz zur Herstellung von Lebens- und Futtermit-
teln, da sie auf degradierten und nicht fruchtbaren Flachen kultiviert werden konnen. (Abdel-
fattah et al. 2023; Gupta und Bux 2019) Damit sind Mikroalgen ein vielversprechender Lo6-
sungsansatz fir die Herausforderungen des 21.Jahrhunderts wie die Folgen des
menschengemachten Klimawandels. Zudem konnen sie als alternative Technologien fiir beste-
hende (Industrie)Prozesse eingesetzt werden, ein Beispiel hierfiir ist die Aufarbeitung von
belasteten Gewéssern oder Abwissern (Abdelfattah et al. 2023).

Die in Abwissern enthaltenen Komponenten werden generell in organische, anorganische
(hauptsichlich Stickstoff und Phosphor) und sonstige Bestandteile (Toxine, Schwermetalle,
etc.) eingeteilt, welche vor der Einleitung in natiirliche Gewisser zu entfernen sind (Gupta und
Bux 2019). Heterotrophe Mikroorganismen werden in konventionellen Kldranlagen sehr effek-
tiv zur Eliminierung kohlenstofthaltiger Substanzen eingesetzt. Die Néhrstoffe Stickstoff und
Phosphor kénnen zwar mittels mikrobieller und chemischer Verfahren aus Abwissern entfernt
werden, allerdings werden diese im Zuge dessen in die Umwelt und Atmosphére freigesetzt und
sind damit fiir eine direkte Nutzung verloren. Fiir einen Einsatz von Stickstoff beispielsweise als
Diingemittel muss dieser energicaufwindig aus der Atmosphire riickgewonnen werden (Haber-
Bosch-Verfahren). Neben Stickstoff ist Phosphor ein Hauptbestandteil der in der konventionel-
len Landwirtschaft eingesetzten Diinger. Phosphor wird aus natiirlichen Quellen abgebaut,
welche Studien zufolge bis zum Jahr 2070 versiegen konnten (Nagarajan et al. 2020) — ein
effizientes Recycling der endlichen Ressource aus Abwéssern ist also unabdingbar.

Der Einsatz von Mikroalgen zur Aufbereitung von Abwiéssern wurde bereits in den 1960er
Jahren beschrieben (Oswald et al. 1957). Mikroalgen sind in der Lage, eine Vielzahl an teilwei-
se toxischen Komponenten an ihrer Zelloberflache zu absorbieren, abzubauen oder in die Zelle
aufzunehmen. Hierzu z&hlt die Aufnahme der Nihrstoffe Stickstoff und Phosphor in die Zelle
und deren Fixierung in zelluliren Makromolekiilen wie Proteine oder Nukleinsduren. Damit
sind sie ein idealer Organismus fiir neue Konzepte in der konventionellen Abwasserautberei-
tung. Neben der Kldrung von Abwissern kann durch deren Einsatz zudem der finanzielle Auf-
wand der (groBtechnischen) Mikroalgenkultivierung gesenkt werden, da die Bereitstellung
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kostenintensiver Kulturmedien entfillt. Die effiziente Nahrstoffaufnahme verschiedener Mikro-
algenspezies aus Abwéssern unterschiedlicher Herkunft war und ist Gegenstand aktueller Stu-
dien (Li et al. 2019; Abdelfattah et al. 2023). Dabei werden unter photoautotrophen Kultivie-
rungsbedingungen Effizienzen von >99 % fiir die Entfernung von Stickstoff und Phosphor aus
den Abwissern angegeben (Xin et al. 2010). Vor allem die Fahigkeit von Mikroalgen zur Spei-
cherung von Phosphor (dem sogenannten /uxury uptake) spielt dabei eine wichtige Rolle (Solo-
vchenko et al. 2019b), wodurch die Anwendung auf eine Vielzahl von Abwaissern mit unter-
schiedlichen Verhéltnissen der beiden Nihrstoffe moglich ist. Auch werden hohe
Konzentrationen an Stickstoff und Phosphor von den Zellen toleriert und mit hoher Effektivitit
aufgenommen. (Beuckels et al. 2015) Zudem ist die Valorisierung der entstehenden Mikroal-
genbiomasse ein weiterer Schwerpunkt der Forschung. Dabei wird der Fokus vor allem auf die
Erzeugung lipidreicher Zellen gelegt, welche im Anschluss fiir die Produktion von Biokraftstof-
fen eingesetzt werden konnen. (Al hattab 2015) Oftmals werden die zugrunde liegenden Studien
allerdings unter Laborbedingungen durchgefiihrt. Zwar wird versucht, durch die Kultivierung
mit Licht- und Dunkelphasen natiirliche Bedingungen zu simulieren, zumeist werden die Stoff-
wechselvorginge allerdings nur wihrend der Lichtperioden untersucht. Zu den metabolischen
Aktivitdten von Mikroalgen bei Dunkelheit gehort der Abbau intrazelluldrer Kohlenstoffspei-
cher, welche bei Licht synthetisiert wurden (Leon-Saiki et al. 2017). Zudem unterliegt der
Zellzyklus einiger Spezies einer inneren Uhr, wobei die Zellteilung in der Nacht stattfindet
(Mittag 2001). Die Aufnahme von Néhrstoffen bei Dunkelheit wird bislang bei vielen For-
schungsarbeiten nicht beriicksichtigt und bildet daher einen erheblichen Untersuchungsbedarf.

Um mit konventionellen Prozessen der Abwasseraufbereitung konkurrieren zu kénnen, miissen
mikroalgenbasierte Verfahren kontinuierlich ausgelegt werden, um Abwisser sowohl am Tag
als auch in der Nacht zu klaren. Bislang werden Mikroalgen groftechnisch zumeist im Satzbe-
trieb kultiviert — unabhéngig der Anwendung. Kontinuierliche Kultivierungen werden oftmals
aufgrund des hoheren apparativen und regulatorischen Aufwands und der damit verbundenen
Kosten vermieden. (Masojidek et al. 2023) Entsprechend sind vor der Etablierung solcher
Verfahren viele offene Fragen zu beantworten. Im Fokus steht dabei die Anpassung des Mikro-
algenstoffwechsels an variierende Verfiigbarkeiten von Licht und Néhrstoffen wéhrend einer
kontinuierlichen Betriebsweise.

Mikroalgen konnen also zurecht als ,,Rohstoff der Zukunft fiir Erndhrung und Klima“ bezeich-
net werden. m Jahr 2021 wurden bereits 4-10* Tonnen an Algenbiomasse kommerziell produ-
ziert, wodurch circa 2-10* t Kohlenstoff fixiert werden konnten. (Masojidek et al. 2021) Durch
eine breitere Anwendung von Mikroalgen in der Abwasserautbereitung kann diese Zahl verviel-
facht werden und damit einen wesentlichen Beitrag zur Reduktion von Treibhausgasen in der
Atmosphire leisten. Fiir alle kommenden Generationen soll die vorliegende Arbeit einen Bei-
trag leisten, einen Schritt in eine nachhaltige Zukunft zu gehen.

1.2 Zielsetzung der vorliegenden Arbeit

Die vorliegende Arbeit war Teil eines internationalen Projektes (AnMBRA: Anaerobic Memb-
rane BioReactor and Algae production for Industrial Wastewater Recycling) zur Realisierung
eines mehrstufigen Verfahrens zur kontinuierlichen Abwasseraufbereitung aus der Lebensmit-
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telindustrie. Nach dem Passieren eines anaeroben Membranbioreaktors zur Entfernung der
Kohlenstoffquellen, soll das so entstandene sekundidre Abwasser in einem Mikroalgen-
Photobioreaktor von den Nahrstoffen Stickstoff und Phosphor gereinigt werden. Diese mikroal-
genbasierte Reinigungsstufe ist Ausgangspunkt der Konzepte und Experimente dieser Arbeit.
Dabei ist das Ziel die Ausarbeitung einer flexiblen Prozessstrategie fiir eine kontinuierliche
Abwasseraufbereitung und die damit verbundene Optimierung der Nahrstoffaufnahme durch die
Mikroalgen wihrend des Bioprozesses. Die Herausforderung liegt dabei in der vollstindigen
Entfernung der Néahrstoffe aus dem sekundédren Abwasser unabhéingig der Nihrstoffbeladung
des Abwassers sowie der klimatischen Umweltbedingungen (beispielsweise Temperatur,
Lichtintensitét und Lichtstunden). Auflerdem soll die Abwasseraufbereitung als kontinuierlicher
24 h-Prozess realisiert werden, wodurch der Mikroalgenmetabolismus wéhrend der Nachtphase
im Fokus steht. Als Freiheitsgrad zur Beeinflussung eines solchen Prozesses soll die Riickfiih-
rung von Zellen in den kontinuierlich betriebenen Photobioreaktor angewandt werden. Die
Flexibilitdt im Mikroalgenstoffwechsel zur Anpassung an verschiedene Bedingungen beziiglich
Néhrstoff- und Lichtverfiigbarkeit wird als zweiter Freiheitsgrad eingesetzt.

Zunichst steht die Entwicklung einer geeigneten Methode zur Mikroalgenabtrennung im Vor-
dergrund. Die Abtrenneinheit soll kontinuierlich arbeiten und zudem an einen Photobioreaktor
koppelbar sein, um so eine Zellriickfithrung wihrend der Kultivierung zu ermoglichen. Fiir Vor-
Ort-Versuche am Institut soll eine Laboranlage konzipiert werden, welche an das vorhandene
Photobioreaktorsystem angeschlossen werden kann. AuBerdem wird fiir Experimente im Pilot-
mafistab in Zusammenarbeit mit Projektpartnern eine Abtrennanlage im PilotmaBstab ge-
wiinscht. Neben der Konzeptualisierung der Abtrenneinheit ist deren Charakterisierung ein
wesentlicher Bestandteil der Versuche der vorliegenden Arbeit. Dabei soll die Untersuchung des
Membran-Foulings der zu trennenden Mikroalgensuspensionen sowie die Reduktion von Fou-
ling im laufenden Betrieb Schwerpunkte sein.

Die Adaption des Stoffwechsels der Mikroalge Chlorella vulgaris auf verschiedene Status
beziiglich Nihrstoff- und Lichtverfiigbarkeiten soll im Zuge einer kontinuierlichen Kultivierung
im LabormalBstab mit ansteigender Verdiinnungsrate untersucht werden. Ein besonderer Fokus
liegt auf den metabolischen Aktivitdten sowie der Nahrstoffautnahme der Mikroalge wéhrend
der Nachtphasen. Die Ergebnisse soll die Identifikation verschiedener Limitierungszustéinde
hinsichtlich Lichts und Nahrstoffen wéihrend der kontinuierlichen Prozessfilhrung sowie die
daraus resultierenden Verinderungen der zelluldren Zusammensetzung erlauben. Basierend auf
den experimentellen Daten soll im Anschluss ein vereinfachtes generisches Modell des Mikro-
algenstoffwechsels sowie eine theoretische aktive Mikroalgenzelle abgebildet werden. Das
Modell dient im Anschluss als Grundlage fiir die Erarbeitung einer Prozessstrategie fiir die
kontinuierliche Abwasseraufbereitung im Laufe von 24 h. Dabei steht die flexible Anpassung
der Prozessfiihrung an unterschiedliche Lichtverhédltnisse im Vordergrund. Als Freiheitsgrade
soll die Zellriickfiihrung in den Photobioreaktor sowie die Zellzusammensetzung der Mikroal-
gen berticksichtigt werden.
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1.3 Stand der Technik

1.3.1 Grundlagen des Mikroalgenstoffwechsels

1.3.1.1 Griinalge Chlorella vulgaris

Der Begriff Mikroalge beschreibt eine diverse Gruppe von zumeist aquatischen, Photosynthese
betreibenden Mikroorganismen mit einer immensen Biodiversitit. Die sphirische, flagellenlose
Griinalge Chlorella vulgaris (C. vulgaris) ist als Bodenalge oder SiiBwasserbewohner in ver-
schiedenen Habitaten zu finden und in der wissenschaftlichen Forschung als Modellorganismus
anerkannt. Weiterhin ist sie als Nahrungserginzung im Handel etabliert. Der Zelldurchmesser
dieser Mikroalge variiert zwischen 2 und 10 um, wobei ein Einfluss des Zellzyklus (vgl. Kapitel
1.3.1.3) sowie von Umweltbedingungen (Nahrstoffverfiigbarkeit, vgl. Kapitel 1.3.1.5) auf den
Zellradius nachgewiesen wurde. (van Hoek 1993; Safi et al. 2014; Coronado-Reyes et al. 2022;
Yamamoto et al. 2004; Richmond und Hu 2013)

Chloroplast Zellwand
mit Stiarke-Korn & doil skl
Lipid-Trépfchen endoplasmatisches
p, . Retikulum
Peroxisom (glattt & rau)

Zellkern
Golgi-
Ribosomen Apparat
Mitochondrium Lipid-
Tropfchen
Phosphor-
Granula Vakuole

Abbildung 1-1: Schematischer Aufbau einer Chlorella vulgaris Zelle mit Zellorganellen und Speicherkomponenten.
Quelle: Erstellt von Jonathan Noll (2021) mit BioRender.com nach Safi et al. 2014, modifiziert von
Franziska Ortiz Tena (2023) nach Solovchenko et al. 2019a und Prochazkova et al. 2014.

Als Eukaryot ist eine C. vulgaris Zelle mit verschiedenen Zellorganellen ausgestattet
(Abbildung 1-1), welche von einer Zellwand umschlossen sind. Chloroplasten sind dabei das
Organell der Photosynthese. Sie sind von einer Doppelmembran umbhiillt, welche das Stroma
(plasmatische Phase) umschlieft. Das Stroma wiederum ist von einem Membransystem, der
Thylakoidmembran, durchzogen. In der Membran der Thylakoide sind Pigmente (hauptsichlich
der griine Farbstoff Chlorophyll) eingelagert, welche fiir die Absorption von Photonen verant-
wortlich sind und damit die Lichtreaktion der Photosynthese ermdglichen. Weiterhin enthalten
die Chloroplasten von Griinalgen Plastide, innerhalb derer Stirkekdrner um das sogenannte
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Pyrenoid herum gebildet werden. Das Pyrenoid beschreibt eine Anhédufung von RuBisCO
(Ribulose-1,5-Bisphosphat-Carboxylase/Oxygenase), dem wichtigsten Enzym im Calvin-
Benson-Zyklus der Dunkelreaktion der Photosynthese zur Fixierung von CO». Die in Chloro-
plasten enthaltene DNA codiert lediglich fiir eine geringe Zahl an Genen, da der Grofiteil des
Genoms bei eukaryotischen Algen in den Nukleus (Zellkern) transferiert wurde. Die Mito-
chondrien von Griinalgen wie C. vulgaris dhneln denjenigen hoherer Pflanzen, dort finden
metabolische Prozesse zur Energiebereitstellung (Atmung) fiir Wachstum und Erhaltungsstoff-
wechsel statt. Der hier ablaufende Citratzyklus liefert auBerdem Kohlenstoffgeriiste, welche als
Vorstufen fiir die Synthese zelluldrer Komponenten wie Pigmente, Aminosduren oder Nukleoti-
de eingesetzt werden. Eukaryotische Algen enthalten auBerdem eine oder mehrere Vakuolen,
welche als Speicherort fiir Néhrstoffe (Phosphor) oder Stoffwechselprodukte (wasserfreie
Starke oder Lipide) dienen und auBerdem einen positiven osmotischen Druck innerhalb der
Zelle aufrechterhalten. (Safi et al. 2014; Richmond und Hu 2013)

1.3.1.2 Makromolekulare Zusammensetzung von Chlorella vulgaris

Hinsichtlich der in Chlorella vulgaris vorkommenden Biomolekiilen wird hauptséchlich zwi-
schen Proteinen, Polysacchariden, Lipiden, Pigmenten und Nukleinséduren unterschieden, wel-
che im Zuge der vorliegenden Arbeit als die makromolekulare Zusammensetzung einer Mikro-
algenzelle definiert wurden. Kohlehydrate und Lipide werden weiterhin in funktionelle
(hauptsidchlich strukturelle) Molekiile und Speicherkomponenten unterteilt, welche bis zu 70 %
des Trockengewichtes einer Mikroalgenzelle ausmachen konnen (Schediwy et al. 2019; Pro-
chazkova et al. 2014). Die drei Makromolekiile Kohlehydrate, Lipide und Proteine haben zu-
sammen den groften Gewichtsanteil an einer Mikroalgenzelle.

Kohlehydrate liegen in Mikroalgenzellen als reduzierende Einfachzucker oder Polysaccharide
vor, abhingig der zu erfiillenden biologischen Funktion. Strukturpolysaccharide wie Cellulose
sind in der Zellwand lokalisiert. Das Polysaccharid mit dem grofiten Anteil ist Stirke, welche
aus Amylose und Amylopektin besteht und als Kohlenstoffspeicher fungiert. Als gro3es Mole-
kiil ist Stirke in Form eines Korns im Lichtmikroskop in einer Mikroalgenzelle sichtbar. Au-
Berdem werden Kohlehydrate in Form von Glykoproteinen als Signalmolekiile von der Algen-
zelle eingesetzt. (Safi et al. 2014; Ortiz-Tena et al. 2016; Richmond und Hu 2013)

Lipide konnen zwischen 5-40 % der Biotrockenmasse einer C. vulgaris Zelle ausmachen (Safi
et al. 2014). Thre Synthese findet in den Chloroplasten statt. Lipide werden in der Zelle als
Hauptbestandteil von Membranen eingesetzt, zudem wurden auch Glycolipide, Wachse, Phos-
pholipide, (freie) Fettsduren sowie Triacylglyceride nachgewiesen. Letztere werden hauptsich-
lich unter ungiinstigen Wachstumsbedingungen als Kohlenstoff- und Energiespeicher gebildet
und als Tropfchen im Chloroplasten oder Zytosol gespeichert (vgl. Abbildung 1-6 in Abschnitt
1.3.1.5). (Safi et al. 2014; Borowitzka et al. 2016; Richmond und Hu 2013)

Proteine spielen in vielen Prozessen einer Mikroalgenzelle eine essenzielle Bedeutung, so sind
sie die hauptsdchlichen Katalysatoren von Stoffwechselreaktionen und damit wesentlich am
Zellwachstum beteiligt. Zudem regulieren Proteine zelluldre Aktivitdten, dienen als chemische
Botenstoffe und sind an Abwehrmechanismen beteiligt. In der Literatur werden fiir C vulgaris
oftmals Proteingehalte zwischen 42-58 % genannt, Unterschiede werden zumeist durch ver-
schiedene Wachstumsbedingungen oder Wachstumsphasen begriindet. (Safi et al. 2014; Rich-
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mond und Hu 2013) Bei der Interpretation der intrazelluldren Proteinmenge wird selten der
Gehalt an Speicherstoffen (Starke und Lipide) beriicksichtigt, welche ab einem Schwellenwert
eine scheinbare Verringerung des Proteingehaltes in einer Zelle verursachen. Das Konzept der
aktiven Biomasse bezieht diese Tatsache in die Analyse der makromolekularen Zusammenset-
zung mit ein und wird in Kapitel 4.1.2 im Detail beschrieben. Durch eine virtuelle Subtraktion
der Gehalte an Speicherstoffen wird lediglich die aktiv metabolisierende Zelle betrachtet, deren
Zusammensetzung im gesunden Zustand mehr oder minder konstant und damit unabhéngig der
Umweltbedingungen ist. Die Antwort auf variable Bedingungen von auflen ergibt sich durch die
Akkumulation von Kohlehydraten bzw. Lipiden bzw. der Funktionalitit von Proteinen und nicht
durch deren Menge.

Das in C. vulgaris dominante Pigment ist Chlorophyll. Chlorophylle (a und b) sind die farbge-
benden Komponenten in der Thylakoidmembran in C. vulgaris und machen 1-2 % der Biotro-
ckenmasse aus. Gemeinsam mit Carotinoiden spielen die Pigmente eine zentrale Rolle in der
Absorption von Photonen im Chloroplasten. (Safi et al. 2014) Zum intrazelluldren Gehalt an
Nukleinsduren in C. vulgaris ist wenig bekannt. Als Schitzwert der kumulierten Menge an
DNA und RNA kann 10 % der gemessenen Proteinmenge angenommen werden, wobei der
Gehalt (ribosomale RNA) bei geringen Wachstumsraten sinkt. (Inomura et al. 2020)

Der exakte Anteil eines jeden Makromolekiils in der Mikroalgenzelle variiert abhéngig von
Umweltbedingungen sowie dem Zellzyklus. Beide Aspekte werden folgend in den Kapiteln
1.3.1.3 und 1.3.1.5 vertieft. Die biochemische Zusammensetzung von Chlorella vulgaris macht
die Griinalge pradestiniert fiir eine Anwendung in verschiedensten Wirtschaftszweigen wie der
Lebens- und Futtermittelindustrie, zur Produktion von Biokraftstoffen oder aber zur Abwasser-
aufbereitung. Das Potential von Mikroalgen — speziell von C. vulgaris — in der Abwasseraufbe-
reitung ist in Kapitel 1.3.2 beschrieben.

1.3.1.3 Zellzyklus und zirkadiane Rhythmen von Mikroalgen

Die Biochemie sowie die metabolischen Aktivititen einer Mikroalgenzelle sind kein starrer
Zustand, sondern unterliegen vielmehr einer durch Umweltbedingungen beeinflussten Dynamik.
Hierzu zdhlt der Zellzyklus inklusive der dafiir vorbereitenden Zellaktivititen. Das Ziel des
Zellzyklus ist die asexuelle Reproduktion aller zelluldren Strukturen zur Bildung neuer Tochter-
zellen. Diese werden auch als Autosporen bezeichnet und haben bereits das charakteristische
Aussehen der Mutterzelle. Die gesamte zelluldre Reproduktion von Chlorella vulgaris geschieht
innerhalb von 24 h durch Autosporulation (Abbildung 1-2, van Hoek 1993), wobei mehr als
zwei Tochterzellen entstehen konnen. Die Tochterzellen reifen wiahrend der Wachstumsphase in
der Zellwand der Mutterzelle heran und dehnen diese aus (Abbildung 1-2 b). Nach der Reife-
phase trennen sich 4 bis 16 Autosporen in der Teilungsphase von der Mutterzelle ab (Abbildung
1-2 ¢). Dadurch ist eine Verdnderung in der Zellgroe fir die unterschiedlichen Zellzykluspha-
sen messbar. Das Vorhandensein bzw. die Abwesenheit von Licht hat dabei einen wesentlichen
Einfluss auf den zeitlichen Ablauf des gesamten Zellzyklus. Das Zellwachstum ist dabei an die
Photosynthese gekoppelt, wahrend der eigentlichen Zellteilung (Mitose) hingegen ist die Photo-
synthese abgeschaltet. (Yamamoto et al. 2004; Coronado-Reyes et al. 2022)
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Abbildung 1-2: Asexuelle Reproduktion der Griinalge Chlorella vulgaris. a: Einzellige, kokkale vegetative
C. vulgaris Zelle (im Bild: Cl - Chloroplast, P - Pyrenoid), b-c: Bildung von Autosporen durch
C. vulgaris zur asexuellen Replikation. Quelle: van Hoek 1993.

Vor etwa 70 Jahren gelang es zum ersten Mal, eine Mikroalgenkultur der Gattung Chlorella als
synchrone Kultur zu kultivieren und damit deren Zellzyklus zu erforschen und Zellzyklusmo-
delle zu etablieren. In einer solchen Synchronkultur durchlaufen alle Zellen die verschiedenen
Phasen des Zellzyklus bis hin zur Teilung zeitgleich, sodass die Zellzahl im zeitlichen Verlauf
schubweise zunimmt. Die Zellteilung wird durch eine Zunahme der Zellgrofle angekiindigt,
hervorgerufen durch den Aufbau aller essenzieller, funktioneller Strukturen/Organellen und der
Akkumulation von Speicherstoffen. Dieser Teil des Zellzyklus ist eine Art kritischer, regulatori-
scher Mechanismus und entscheidet, ob die Zellteilung auch im Dunkeln, bzw. ohne externe
Energieversorgung stattfinden kann. Konnten alle notwendigen Vorbereitungen getroffen wer-
den, wird die Zellteilung eingeleitet. Ist dies aufgrund ungiinstiger Umweltbedingungen nicht
der Fall, wird die Teilung angehalten. Dieser kritische Punkt im Zellzyklus wird oftmals als
,Umschlagpunkt (CP, engl. commitment point) bezeichnet, wobei dieser Mechanismus fiir
verschiedene Vorginge wie DNA-Replikation, Zellkernteilung sowie Zellteilung durchlaufen
werden muss. Nach erfolgreichem Passieren der CPs wird die DNA-Replikation eingeleitet,
gefolgt von der Teilung des Zellkernes sowie der Zelle. (Borowitzka et al. 2016)

In der Biologie sind zyklische Mechanismen oder Abldufe wie der oben beschriebene Zellzyk-
lus hiufig zu finden. Zirkadiane Rhythmen sind eine Art ,,innere Uhr®, also eine Anpassung von
Organismen an tégliche auftretende Ereignisse in deren Umwelt (Licht, Hell-/Dunkelphasen,
Temperatur) und treten bei gleichbleibenden Bedingungen etwa alle 24 h auf (Goto und Johnson
1995). Dennoch konnen sie auch bei Abwesenheit der Umweltfaktoren aktiv bleiben, wie bei-
spielsweise einer Umstellung von intermittierender auf kontinuierliche Beleuchtung (Borowitz-
ka et al. 2016). Erfolgt ein inverser Wechsel des Lichtregimes aus Hell-/Dunkelphasen, so
kommt es nach einer Umstellungsphase allerdings zu einer Anpassung der zirkadianen Rhyth-
men (Mittag 2001). In Mikroalgen beeinflussen zirkadiane Rhythmen eine Vielzahl metaboli-
scher Aktivititen, wie beispielsweise der Stickstoffassimilation und -fixierung, der Photosyn-
these, der Pigmentsynthese oder der Chemotaxis. (Borowitzka et al. 2016) Eine zirkadiane
Anpassung der Photosyntheseaktivitit in C. vulgaris wurde von SOROKIN und MYERS ermit-
telt. Diese sank mit zunehmender Dauer der Lichtphase und erreichte ein Minimum, welches
mit der beginnenden Zellteilung zusammen fiel (SOROKIN und MYERS 1957). Beziiglich des
ebenfalls innerhalb von 24 h auftretenden Zellzyklus bleibt offen, ob dieser einem eigensténdi-
gen zirkadianen Rhythmus unterliegt, durch eine Art Zellteilungsrhythmus gesteuert wird oder
aber durch eine Interaktion der Faktoren. Aus verschiedenen Studien ist bekannt, dass der
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Zellzyklus und die dazugehorenden Stoffwechselaktivititen zirkadianen Rhythmen unterliegen,
welche an die Dauer von Licht- und Dunkelphasen angepasst sind. Die Teilung findet dabei
zumeist in Abwesenheit von Licht — sprich der physiologischen Nacht — statt. (Mittag et al.
2005; Suzuki und Johnson 2001; Leon-Saiki et al. 2017; Borowitzka et al. 2016). Bei einer
kontinuierlichen Beleuchtung der Mikroalgenzellen wird die Zellteilung wéhrend der vermeint-
lichen Nacht ausgefiihrt (Winter et al. 2013a). Fiir eukaryotische Mikroalgen ist die Zellteilung
hiufig wihrend der Nacht synchronisiert (Winter et al. 2013D).

Die biochemische Zusammensetzung einer Mikroalgenzelle variiert wihrend eines Zellzyklus
aufgrund der bereits beschriebenen Abldufe. Fiir die Griinalge Neochloris oleoabundans wurde
diese Anpassung der intrazelluliren Makromolekiile bei kontinuierlicher Beleuchtung unter-
sucht (Winter et al. 2013b). Die Zellteilung wurde wihrend der hypothetischen Nacht nachge-
wiesen, wobei maximale Gehalte fiir Stirke, Lipide und Proteine direkt vor der eigentlichen
Teilung gemessen wurden. Der Proteingehalt erreichte ein Minimum direkt nach Abschluss des
Zellzyklus. Eine Reduktion der intrazelluldren Proteinmenge kann demnach als Indiz fiir eine
Teilungsaktivitdt von Mikroalgenzellen herangezogen werden. Auch unter Nahrstofflimitierun-
gen (Stickstoff) wurde ein Zusammenhang der makromolekularen Zusammensetzung mit dem
Zellzyklus ermittelt (Winter et al. 2014). Allerdings war der Anteil an teilenden Zellen geringer,
im Vergleich zu einer nicht-limitierten Kultur wurde der Zellzyklus an den verschiedenen
Umschlagspunkten aufgrund der Stickstofflimitierung pausiert. Die Biomassezusammensetzung
bei der Anwendung von Hell-/Dunkelzyklen entsprach derjenigen bei kontinuierlicher Beleuch-
tung mit Ausnahme eines verringerten Stirkegehaltes (Winter et al. 2017a). Eine Variation der
Dauer der Lichtperiode fiihrte zwar zu einer Variation in der Biomassezusammensetzung
(hauptsichlich Zunahme des Stirkegehaltes), hatte aber keine Auswirkung auf die zirkadianen
Aktivitdten (Winter et al. 2017b).

1.3.1.4 Photosynthese und photoautotrophe Kultivierung

“It’s not love or money that makes the world go round, it’s photosynthesis”
(Richmond und Hu 2013)

Vor circa 3,4 Billionen Jahren wurde die oxygene Atmosphére der Erde durch sauerstoffprodu-
zierende Organsimen geschaffen. Photoautotrophe Organismen nutzen die Energie des Sonnen-
lichts und wandeln dieses zusammen mit anorganischen Komponenten zu organischen Substan-
zen um. Bei diesem, besser als Photosynthese bekannten Prozess, entsteht Sauerstoff als
Nebenprodukt, welches in die Umwelt entweicht. Die oxygene Photosynthese wird oftmals als
durch Lichtenergie getriebene Redoxreaktion verstanden. Dabei werden die Ablédufe in die
Licht- und Dunkelreaktion eingeteilt (Abbildung 1-3).

&-10 Photonen
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Abbildung 1-3: Unterteilung der oxygenenen Photosynthese in Licht- und Dunkelreaktion mit den zugehorigen
Hauptprodukten. Quelle: eigene Darstellung nach Richmond und Hu 2013 und Masojidek et al. 2021.
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Lichtenergie wird durch Chlorophyll-Molekiile in den Chloroplasten gesammelt und in der
Lichtreaktion an photosynthetisch aktiven Membranen in chemische Energie gebunden. Dabei
werden ein biochemischer Reduktant (NADPH) und eine hoch energetische Komponente
(ATP) erzeugt. Im Stroma des Chloroplasten findet die Dunkelreaktion statt, hier werden
NADPH; und ATP in einer sequenziellen biochemischen Reduktion von Kohlenstoffdioxid
(CO,) zu Kohlenhydraten (CH,O) eingesetzt. Die Umwandlung von CO, zu Kohlehydraten
findet in vier Reaktionsschritten statt, welche im sogenannten Calvin-Benson-Zyklus zusam-
mengefasst werden. (Richmond und Hu 2013; Masojidek et al. 2021) In der Dunkelreaktion der
Photosynthese werden theoretisch 8-10 Photonen zur Fixierung eines CO»-Molekiils bendtigt
(brutto, Ypencoz2). Zum Aufbau der Zelle wird jedoch weiteres ATP bendtigt, welches aus der
Veratmung der gebildeten Glucose resultiert. Die Anzahl steigt so auf ca. 20 Photonen pro in
der Biomasse gebundenem C-Atom (sogenannte Netto-Photosyntheserate). Weiterhin variiert
sie abhingig der makromolekularen Zusammensetzung der Mikroalgenzelle, da beispielsweise
Lipide einen hoheren spezifischen Energiegehalt besitzen. Fiir protein- oder lipidreiche Zellen
kann der Photonenbedarf auf 28-29 ansteigen. (Masojidek et al. 2021; BOLTON und HALL
1991; Posten 2013)

Entsprechend ist das photoautotrophe Wachstum von Mikroalgen im Vergleich zu heterotro-
phen Mikroorganismen durch das Substrat ,,Licht™ abzugrenzen. Photonen ersetzen organische
Energiequellen, welche als Motor des heterotrophen Stoffwechsels dienen, die Menge an pro
Zelle verfiigbaren Lichts determiniert bei ansonsten unlimitiertem Wachstum dessen Geschwin-
digkeit. Zur Beschreibung der Lichtabhidngigkeit des Mikroalgen-Stoffwechsels hat sich die
sogenannte Photosyntheserate-Lichtintensitit-Kurve (kurz P-I-Kurve!) etabliert. Hierbei wird
die Abhéngigkeit der Photosyntheserate vom eingestrahlten Licht beschrieben. Dabei ist die pro
Biomasse absorbierte Anzahl an Photonen (sog. Lichtverfligbarkeit) entscheidend, wobei typi-
scherweise drei Bereiche der Kurve identifiziert werden: (1) der lineare Anfangsbereich, (2) der
konstante Sattigungsbereich und (3) dem Bereich der Photoinhibierung. Unter Lichtlimitierung
(1) hingt die Photosyntheserate linear vom Licht ab, bis die enzymatischen Reaktionen der
Dunkelreaktion zum Engpass werden. Im lichtgeséttigten Bereich (2) ist die maximale Photo-
syntheserate erreicht, ab einem Schwellenwert der eingestrahlten Lichtmenge tritt sogar eine
Reduktion der Rate aufgrund der sogenannten Photoinhibierung (3) auf. (Masojidek et al. 2021;
Richmond und Hu 2013) Wird statt der Photosyntheserate die spezifische Wachstumsrate p
aufgetragen, ergibt sich quantitativ ein analoger Kurvenverlauf. Die Ubersetzung zwischen
beiden Kurven erfolgt iiber sogenannte kinetische Modelle. (Schediwy et al. 2019)

Mikroalgen werden in zumeist von au3en beleuchteten Photobioreaktoren kultiviert. Das auf die
Reaktoroberfldche auftreffende Licht dringt zwar in die Kultursuspension ein, wird allerdings
entlang der Reaktordicke durch die gegenseitige Abschattung der Zellen stetig abgeschwécht. Je
nach Biomassekonzentration konnen dadurch Dunkelzonen im Reaktor entstehen, in welchen
die Zellen nicht mit Licht versorgt werden. Dieser Lichtpfad ist bei der Simulation des Mikroal-
genwachstums zu beriicksichtigen, da er zu unterschiedlichen Wachstumsraten entlang der

! Die einschligige Literatur definiert P als Abkiirzung fiir die Photosyntheserate. Mit Ausnahme
der Nennung der P-I-Kurve an dieser Stelle ist P im gesamten Text der vorliegenden Arbeit
allerdings als Abkiirzung fiir Phosphor festgelegt.
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Reaktordicke fiihrt (vgl. Kapitel 8.5). Wihrend einer kontinuierlichen Kultivierung im soge-
nannten Chemostaten wird einem Photobioreaktor permanent frisches, zellfreies Medium mit
einem konstanten Volumenstrom (Fgin) zu- und ein gleiches Volumen an zellhaltigem Reakto-
rinhalt (Faus) abgefiihrt (Abbildung 1-4), sodass ein konstantes Kulturvolumen im Photobioreak-
tor Vper gewdhrleistet ist. Der Vorteil gegeniiber Satzkultivierungen liegt in der stdndigen
Zufuhr wachstumslimitierender, im Medium geldster Komponenten. Zudem werden hemmende
Stoftwechselprodukte permanent entfernt, wodurch Mikroalgenwachstum und Zellteilung iiber
einen langen Zeitraum hinweg aufrechterhalten werden.

e FEin

CBM,Ein

31
Frisches =0 2’ L
Medium

Photobioreaktor

Abbildung 1-4: Ein- und austretende Stoffstrome wéhrend einer kontinuierlichen Kultivierung in einem Photobiore-
aktor im stationéren Gleichgewicht. Quelle: eigene Darstellung.

Die sogenannte Durchflussrate wird dabei als Mal} des pro Zeiteinheit ausgetauschten Reaktor-
volumens definiert:

FEin

D =
VPBR

(1.1)

Eine Massenbilanz der Biomasse im Photobioreaktor im stationdren Gleichgewicht ohne Ak-
kumulation bzw. Nettozunahme von Biomasse (Differenz der durch Teilung neu gebildeten und
der im Reaktorausfluss ausgetragenen Biomasse) kann wie folgt aufgestellt werden:

FEin cBM.Ein - FAus CBM.Aus T H*CampBR " VPR = Biomasse Akkumulation = 0 (1.2)

Die Losung von Gleichung (1.2) liefert folgenden Zusammenhang zwischen Verdiinnungsrate D
und spezifischer Wachstumsrate pu wéahrend einer kontinuierlichen Kultivierung:

u=D (1.3)

Ubersteigt die Durchflussrate die speziesabhiingige maximale spezifische Wachstumsrate max,
so kommt es zum Auswaschen der Mikroalgenzellen aus dem Reaktor, da mehr Zellen ausge-
tragen, als durch Proliferation neu gebildet werden konnen. (Posten 2018)

Wie erwiéhnt stellt Substrat ,,Licht™ bei photoautotrophen Kultivierungen eine Besonderheit da,
da dieses nicht durch das Kulturmedium bereitgestellt wird. Steigt die Verfligbarkeit von im
Medium geldsten Komponenten mit zunehmender Durchflussrate D an, so bleibt die in den
Photobioreaktor eintretenden eintretende Photonenzahl (determiniert durch die auf der Reaktor-
oberfliche auftreffenden Lichtintensitdt o) — und damit der Energieeintrag fiir die Zellen —
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konstant. Die Simulation eines vereinfachenden Modells eines einseitig beleuchteten, kontinu-
ierliche betriebenen Plattenreaktors, welches die Abhdngigkeiten von Biomassekonzentration,
Lichtintensitét (Ip) und Durchflussrate (D) beriicksichtig, ist in Abbildung 1-5 dargestellt. Das
Modell gibt das makroskopische Verhalten des Reaktors qualitativ wieder, wobei als Limitie-
rungen fir das Mikroalgenwachstum lediglich die Faktoren Licht und Stickstoff beriicksichtigt
sind. Die der Simulation zugrunde liegenden Formeln und Beziehungen sind im Anhang in
Kapitel 8.6.3 dargestellt.

Abbildung 1-5: Simulation einer kontinuierlichen Mikroalgen Kultivierung in einem Flachplatten Photobioreaktor
mit einseitiger Beleuchtung. Die erzielbare Biomassekonzentration csm hingt von der angewandten
Verdiinnungsrate D sowie der eingestrahlten Lichtintensitét Io ab.

Die maximal erreichbare Biomassekonzentration wird in der Modellierung durch die Néhrstoft-
konzentration (Stickstoff) im Medium auf 4 g-L"! begrenzt und wird lediglich bei hohen
Lichtintensitidten und geringen Durchflussraten erreicht. Die Simulation zeigt den Einfluss des
Substrates Licht deutlich, da eine Erh6hung der Verdiinnungsrate bei konstantem Io mit einer
Abnahme der Biomassekonzentration einhergeht. Wird die Verdiinnungsrate erhoht, werden
schlagartig mehr Zellen aus dem Reaktor ausgetragen als durch das Wachstum entstehen. Die
damit verbundene erhohte Verfiigbarkeit an Néhrstoffen und Licht pro Zelle fiihrt zu einer
ansteigenden spezifischen Wachstumsrate, bis das stationdre Gleichgewicht p =D wieder
erreicht ist. Da die fiir das Wachstum zur Verfiigung gestellte Energie (Photonen) unabhéngig
von D konstant bleibt, der Bedarf pro Zelle bei hohen Verdiinnungsraten aber ansteigt, muss die
Zellzahl als Konsequenz sinken. Wiirde die Lichtintensitit bei einer definierten Verdiinnungsra-
te erhoht, konnten hohere Biomassekonzentrationen erzielt werden — unter der Voraussetzung,
dass Licht und nicht Nihrstoffe das Wachstum an diesem Punkt limitieren.
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1.3.1.5 Nahrstoffaufnahme von Mikroalgen

Neben Licht als Energiequelle benétigt eine Mikroalgenzelle fiir ihr Wachstum eine Vielzahl an
Mikro- (z.B. Eisen oder Selen) und Makronéhrstoffen (wie Stickstoff, Phosphor oder Schwefel),
welche bei phototrophen Kultivierungen durch das Kulturmedium zur Verfiigung gestellt wer-
den miissen. Fiir eine Anwendung von Mikroalgen in der Abwasseraufbereitung (Abschnitt
1.3.2) spielen die Verfiigbarkeit und Aufnahme von Stickstoff und Phosphor eine zentrale Rolle,
weshalb der Fokus des vorliegenden Kapitels auf diese beiden Makrondhrstoffe gesetzt ist. Eine
detailreiche Beschreibung vieler fiir das Mikroalgenwachstum relevanten Néhrstoffe geben
Borowitzka et al. 2016 und Prochézkova et al. 2014.

In natiirlichen Habitaten reguliert zumeist die Verfligbarkeit von Stickstoff als limitierendes
Element das Wachstum von Mikroalgen. Stickstoff (N) spielt eine zentrale Rolle im Primérme-
tabolismus einer Mikroalgenzelle und damit in der Synthese von Aminosduren (und folglich
Proteinen), Nukleinsduren und Pigmenten (Alam und Wang 2019). Fiir Chlorella wird in der
Literatur ein intrazelluldrer Stickstoffgehalt zwischen 5 und 10 % angegeben (Beuckels et al.
2015). Allerdings ist Stickstoff in seiner anorganischen Form nicht in Algenzellen speicherbar,
die Assimilation von N setzt den Einbau in ein Kohlehydrat Skelett voraus, weshalb Stickstoft-
und Kohlenstoffmetabolismus eng miteinander verkniipft sind. (Franks et al. 2022) Stickstoff
kann in der Zelle also nur aktiv eingebaut, nicht aber als Granula oder Korn gespeichert werden.

In seiner anorganischen Form kann Stickstoff von Mikroalgen als Ammonium (NH4") oder
Stickstoffoxid (NOyx) aufgenommen und metabolisiert werden (Chen und Wang 2020), wobei
NH,4" die bevorzugte Stickstoffquelle darstellt (Alam und Wang 2019), da es direkt verstoff-
wechselt werden kann. Nitrat (NOs’) wird nach dessen Aufnahme in die Zelle durch die soge-
nannte Nitratreduktase im Zytosol zu NO," reduziert, wobei ein nicht unerheblicher energeti-
scher Aufwand von 1,81 mol Photonen pro mol NOs von der Mikroalgenzelle eingesetzt
werden muss (Borowitzka et al. 2016). Nach der Aufnahme von NO;™ in den Chloroplasten wird
dieses weiter zu NH4" reduziert. (Prochazkova et al. 2014) Im Chloroplasten findet dann im
sogenannten GS/GOGAT Zyklus (GS: Glutamin-Synthetase, GOGAT: Glutamin-Oxoglutarat-
Amino-Transferase) die Fixierung von NH4" in einem aus der Photosynthese bzw. dem Calvin-
Benson-Zyklus stammenden Kohlenstoffgeriiste statt. (Borowitzka et al. 2016)

Abhéngig von den umgebenden Bedingungen, welchen eine Algenzelle ausgesetzt ist, werden
deren Transkriptom und Proteom angepasst (Borowitzka et al. 2016). Bei einer Stickstofflimi-
tierung wird der Kohlenstofffluss der Photosynthese in Richtung der Synthese von Energiespei-
chern geleitet. Zu diesen zéhlen die Speichermolekiile Starke und Lipide (hauptsédchlich Tri-
acylglyceride (TAG), siche Abbildung 1-6 b-d), welche auf bis zu 70 % des Trockengewichtes
einer Mikroalgenzelle ansteigen kdnnen. (Prochdzkova et al. 2014; Breuer et al. 2014)
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Abbildung 1-6: Elektronenmikroskopische Aufnahmen einer C. vulgaris Zelle unter Stickstofflimitierung. (a) Kon-
trolle, (b) Limitierung fiir 3 Tage, (c) Limitierung fiir 6 Tage und (d) Limitierung fiir 9 Tage; im Bild:
L: Lipidtropfchen, S: Stirkekorn. Quelle: Liu et al. 2022.

Die Synthese von Stdrke und Lipiden hat dabei gemeinsame Vorstufen, wobei Stirke zumeist
als Kurzzeitenergiespeicher, Lipide hingegen als Langzeitenergiespeicher fungiert. Die Art und
Menge der gebildeten Kohlenstoffspeicher ist dabei speziesabhingig. (Ledn-Saiki et al. 2017; Li
et al. 2016; Prochazkova et al. 2014) Fiir den in der vorliegenden Arbeit eingesetzten Chlorella
vulgaris Stamm wurde die zeitgleiche Bildung beider Speicher bei Stickstofflimitierung nach-
gewiesen (Safi et al. 2014; Liu et al. 2022).

Durch die direkte stochiometrische Kopplung von Stickstoffaufnahmerate (und damit dessen
Verfiigbarkeit) und Wachstumsrate ist bei einer Stickstofflimitierung und einer damit einherge-
henden geringeren Aufnahme des Nihrstoffs auch die Neubildung von Biomasse reduziert. (Li
et al. 2016; Franks et al. 2022). Auf Ebene der Makromolekiile fiihrt dies zu einer Reihe von
Anpassungen wie der Reduktion von photosynthetisch aktiven Pigmenten und einer damit
einhergehenden verringerten Lichtabsorption. Der zelluldre Energiebedarf ist aufgrund des
langsameren Wachstums geringer, weshalb bei gleichbleibender Lichtnutzungseffizienz ledig-
lich die Expression des Photosyntheseapparates reduziert wird. (Benvenuti et al. 2015). Eine
andauernde Stickstoffunterversorgung kann allerdings zu einer Schidigung des Chloroplasten
fiihren (Li et al. 2016). Bei einem anhaltend starken Mangel an Stickstoff sind zudem die Prote-
ine des Photosyntheseapparates, wie beispielsweise die des Photosystems Il (zustindig fiir den
linearen Elektronentransport), aufgrund ihrer hohen Umsatzrate von einer Degradierung betrof-
fen (Benvenuti et al. 2015; Soto-Ramirez et al. 2021; Janssen et al. 2018). Die Synthese sekun-
dérer Carotinoide ist eine weitere Folge eines Stickstoffmangels in manchen Mikroalgenspezies
wie beispielsweise Haemtococcus pluvialis, welche kommerziell zur Produktion von Nahrungs-
ergianzungsmitteln wie Astaxanthin ausgenutzt wird (Prochazkova et al. 2014).

Neben Stickstoff besteht eine Mikroalgenzelle aus einer Vielzahl von Elementen, wobei die
Elemente Kohlenstoff (C), Wasserstoff (H), Sauerstoff (O), Stickstoff sowie Phosphor (P) den
groBten Anteil an der Biomasse ausmachen. Eine in diesem Zusammenhang genannte virtuelle
Summenformel einer Mikroalgenzelle wurde von Stumm und Morgan 1996 zu
CiosH2630110N16P  definiert. Diese deckt sich mit dem sogenannten Redfield Verhiltnis der
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Elemente C:N:P von 106:16:1 in Phytoplankton, welches die Zusammensetzung von natiirli-
chem Seewasser wiederspiegelt (Geider und La Roche 2002). Dieses Verhéltnis wird oftmals
bei der Auswahl geeigneter Kulturmedien fiir Mikroalgen herangezogen, um die Nahrstoffe in
addquater Menge sowie in bioverfiigbarer Form fiir ein unlimitiertes Wachstum bereit zu stel-
len. Aus der Literatur ist bekannt, dass die Aufnahmekapazitit von Stickstoff und Phosphor
gleichermaflen von der umgebenden Konzentration beider Nahrstoffe abhidngt (Beuckels et al.
2015). So kann bei einem N:P Verhéltnis eines Mediums von > 16:1 aufgrund eines Phosphor-
defizits oftmals keine vollstindige Stickstoffaufnahme durch die Mikroalgenzellen erfolgen.
Andersherum ist bei N:P von <16:1 eine vollstindige Phosphoraufnahme nur dann méglich,
wenn dieser in der Zelle gespeichert wird. (Solovchenko et al. 2016; Beuckels et al. 2015)

Phosphor wird von Mikroalgenzellen als Phosphat (PO4*") aufgenommen, wobei dessen aktiver
Transport in die Zelle sehr energicaufwindig ist (Prochazkova et al. 2014), da die negative
Ladung einen diffusiven Transport verhindert (Solovchenko et al. 2016). Eukaryotische Algen
wie Chlorella vulgaris exprimieren zumeist mehrere Phosphattransporter auf ihrer Zelloberflé-
che, deren Form und Zahl die die Kinetik der Phosphataufnahme bestimmt, wobei diese in der
Regel als Michaelis-Menten Kinetik beschrieben wird. (Borowitzka et al. 2016). Der intrazellu-
lare Phosphorgehalt von Chlorella wird in der Literatur abhidngig der umgebenden Phosphor-
konzentrationen zwischen 0,5 und 1,3 % angegeben (Beuckels et al. 2015). In Zellen dient
Phosphor als ,,Energiewahrung* (ATP und GTP), um verschiedenste biochemische Reaktionen
zu realisieren. Zudem wird der Nahrstoff zur Modifikation von Proteinfunktionen genutzt und
ist ein wichtiger Baustein von Membranlipiden (Phospholipide), phosphorylierten Zuckern und
Nukleinséuren. Letztere stellen dabei die Hauptsenke fiir Phosphor in der Zelle dar. (Borowitzka
et al. 2016)

Abbildung 1-7: Mikroskopische Aufnahmen (Transmissionselektronenmikroskopie (TEM)) von C. vulgaris mit
Phosphatakkumulation. im Bild: P: Polyphosphat-Granula, Ch: Chloroplast, M: Mitochondrium, N:
Nukleus, V: Vakuole; Quelle: Solovchenko et al. 2019b.

In einigen Mikroalgenspezies wurde die Fahigkeit zur Speicherung von fiir das Wachstum
iiberschiissigem anorganischen Phosphor in sogenannten Polyphosphat-Granula nachgewiesen
(siche Abbildung 1-7). Dieser in der einschldgigen Literatur auch als ,,/uxury uptake “ bezeich-
nete Vorgang wird durch einen Phosphoriiberschuss im umgebenden Medium induziert und
kann den intrazelluldren Phosphorgehalt auf bis zu 4-6 % steigern. Die Granula sind langkettige
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Polymere aus Orthophosphat, welche iiber hochenergetische, ATP-dhnliche Bindungen mitei-
nander verkniipft sind. Neben der Speicherung von Phosphor konnen sie weitere biologische
Funktionen in Zellen iibernehmen, darunter als Energiespeicher, Regulation der Genexpression,
oder als Chelator fiir Schwermetalle. Die Fahigkeit einiger Mikroalgenspezies — darunter auch
Chlorella — zur Speicherung von Polyphosphat hat fiir eine Anwendung und Valorisierung von
Algenbiomasse viele Vorteile: Im Abwasserbereich kénnen so Abwiésser unterschiedlichster
Néhrstoffbeladungen eingesetzt werden, auch Schwankungen in der Zusammensetzung sind
dadurch ausgleichbar. Hinsichtlich eines Einsatzes von Mikroalgen als Diingemittel ist P-reiche
Biomasse eine nachhaltige Alternative zur effizienten Nahrstoffsupplementierung von landwirt-
schaftlichen Flachen. (Sforza et al. 2018; Powell et al. 2009; Solovchenko et al. 2019b)

1.3.1.6 Metabolismus bei Abwesenheit von Licht

Fillt der Begriff ,,Photosynthese®, so ist dieser unweigerlich mit dem Wort ,,Licht* assoziiert —
da Photonen die benétigte Energie fiir die Reaktionen liefern. Die zelluldren Vorginge bei Licht
bzw. variierenden Lichtverfiigbarkeiten wurden bis heute bis ins Detail untersucht und ver-
schiedene Modelle zur mathematischen Beschreibung der Photosynthese entworfen (Schediwy
et al. 2019; De-Luca et al. 2018). Der Metabolismus einer Mikroalgenzelle bei Abwesenheit von
Licht ist nicht direkt mit dem photosynthetischen Apparat, sondern mit den Mitochondrien bzw.
der mitochondiralen Atmung verkniipft. Die Stoffwechselprozesse finden auch bei Anwesenheit
von Licht statt und werden zudem indirekt durch die Lichtintensitit beeinflusst. (Masojidek et
al. 2021) Bisher sind die auch als ,,Dunkelmetabolismus® bezeichneten Ablaufe allerdings
wenig untersucht. Die Stoffwechselrate bei Dunkelheit macht speziesabhingig 10-15 % der
Brutto-Photosyntheserate aus und reduziert die Netto-Biomasseproduktion damit wesentlich
(Beardall et al. 1994).

Die am héaufigsten auftretende Problemstellung in Zusammenhang mit einer Untersuchung des
Metabolismus im Dunkeln ist der Verlust an Biomasse {iber Nacht. Zumeist wird eine uner-
wiinschte Reduktion der Biomasse um bis zu 22 % beobachtet, welche mit der Wachstumsphase
der Zellen sowie der Lichtverfiigbarkeit wihrend des Tages in Verbindung gebracht wird.
(Ogbonna und Tanaka 1996; Edmundson und Huesemann 2015; Ledn-Saiki et al. 2017; Doucha
und Livansky 1995; Torzillo et al. 1991; Grobbelaar und Soeder 1985). Oftmals wird die hochs-
te Biomasseabnahme in der exponentiellen Wachstumsphase einer Satzkultivierung postuliert
(Ogbonna und Tanaka 1996; Edmundson und Huesemann 2015), wobei die sinkende Lichtver-
fligbarkeit pro Zelle mit zunehmender Kultivierungsdauer nicht in der Interpretation der Ergeb-
nisse beriicksichtigt wird. Zwischen Lichtintensitit und der Menge an synthetisierten intrazellu-
laren Kohlenhydraten, hauptsidchlich Stérke, besteht eine positive Korrelation (Torzillo et al.
1991). Die Stirke dient den Mikroalgen dabei als wichtiger Kurzzeitenergiespeicher (Ledn-
Saiki et al. 2017). Folglich héngt die Reduktion der Biomasse von der Menge an Stérke ab, die
eine Mikroalgenzelle wihrend des Tages akkumuliert und wéhrend der Dunkelheit verbraucht
(Lu et al. 2005; Edmundson und Huesemann 2015; Ogbonna und Tanaka 1996). Cha et al.
wiesen eine Abnahme des intrazelluldren Lipidgehaltes wihrend einer sechstigigen Inkubation
von Chlorella im Dunkeln nach. Eine Analyse der Fettsduren zeigte zunichst eine Zunahme der
gesittigten Fettsduren nach kurzer Dunkelinkubation von drei Tagen, gefolgt von deren Ab-
nahme. Die Synthese geséttigter Fettsduren dient bei Lichtiiberschuss als Senke fiir die wéhrend
der Photosynthese entstehenden Energietriger ATP und NADPH; (Sforza et al. 2012; Amini
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Khoeyi et al. 2012; Zhukova 2007). Die Ergebnisse zeigen, dass Chlorella geséttigte Fettsduren
als Langzeitenergiespeicher auch bei Abwesenheit von Licht bildet und anschlieBend zur Ener-
giebereitstellung metabolisiert.

Auf der Genomebene entdeckten Mundt et al. eine Verdnderung der Gen-Transkripte in Rich-
tung heterotrophe Energieversorgung (Stdrke- und Triacylglyceridstoffwechsel), wenn die
Photosynthese nicht effizient ist oder gar nicht stattfindet (Mundt et al. 2019). Dariiber hinaus
werden intrazelluldre Kohlenstoff- und Stickstofffliisse bei geringen Lichtintensitéten
(2 pmol'm?-s") von der Produktion von Energiespeicherkomponenten auf die Protein- und
Pigmentsynthese umgelenkt (Mock und Kroon 2002). Dies unterstreicht, dass Mikrolagenzelle
auch bei Abwesenheit von Licht metabolische Aktivitit zeigen.

Zu den Stoffwechselaktivitdten wahrend der Dunkelheit gehoren demnach sowohl die Verat-
mung von Stirke sowie Speicherlipiden als auch der Aufbau von zelluliren Makromolekiilen
wie Proteinen sowie Zellwachstum bzw. -teilung (Ogbonna und Tanaka 1996; Cha et al. 2021).
Neben der Lichtverfiigbarkeit hat zudem die Temperatur vor und wéhrend der Dunkelphasen
einen Einfluss auf den Metabolismus bei Abwesenheit von Licht (Grobbelaar und Soeder 1985;
Torzillo et al. 1991).

Janssen et al. wiesen auBlerdem eine néchtliche Aufnahme von Stickstoff in stickstofflimitierten
Nannochloropsis-Kulturen. Dabei wurde der Néhrstoff zu Beginn einer achtstiindigen Dunkel-
phase zugegeben und zum Aufbau von Proteinen, Pigmenten und neuer Biomasse genutzt.
Studien dieser Art verfolgen zumeist die Steigerung der Lipidproduktion, um die gewonnene
Biomasse zur Biokraftstoffproduktion einzusetzen. Eine genauere Untersuchung der Mechanis-
men der Nahrstoffaufnahme bei Dunkelheit steht also noch aus.

1.3.2 Mikroalgen in der Abwasseraufbereitung

1.3.2.1 Konventionelle Abwasseraufbereitung - Uberblick und Herausforderungen

Die menschliche Existenz ist direkt an das Vorhandensein von (Trink)Wasser gekniipft. Wo
Menschen Zivilisationen etablieren, fallt allerdings auch Abwasser an. Bereits vor dem industri-
ellen Zeitalter wurden in China und im rdmischen Reich Kanalsysteme entwickelt, um Abwis-
ser aus den Stidten zu leiten und damit Krankheiten einzuddmmen. Mit Beginn der industriellen
Revolution im 19. Jahrhundert wurde das Abwasser auch aufgrund der toxischen Riickstéinde
der Industrieprozesse ein zunehmendes Problem, weshalb die erste kommunale Abwasseranlage
1876 in England entstand. (Mohsenpour et al. 2021) In Deutschland werden Abwésser heute in
rund 10.000 Anlagen aufbereitet, iiber 97 % der Bevolkerung an die zentrale 6ffentliche Kanali-
sation angeschlossen (Bundesministerium fiir Umwelt, Naturschutz und nukleare Sicherheit
2023b). Abwisser werden hauptséchlich in drei Gruppen eingeteilt: kommunale, landwirtschaft-
liche und industrielle Abwésser mit unterschiedlichen Gehalten an Kohlenstoff (C), Stickstoff
(N) und Phosphor (P), welche vor dem Einleiten in natiirliche Gewisser zum Schutz vor Eutro-
phierung entfernt werden miissen. Vor allem landwirtschaftliche Abwisser weisen hohe N- und
P-Gehalte auf (0,08 - 491 mmolx-L! und 0 - 19,5 mmolp-L!, Monfet und Unc 2017), die in
konventionellen Aufarbeitungsanlagen oft nicht vollsténdig entfernt werden kénnen.
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Uberblick konventioneller Abwasseraufbereitungsanlagen

Die heutige konventionelle Abwasseraufbereitung in den Klidranlagen Deutschlands besteht aus
einer Abfolge an physikalischen oder mechanischen, chemischen und biologischen Methoden.
Im Wesentlichen ist der Prozess durch den Abbau organischer Verbindungen mittels eines
Konsortiums von Bakterien charakterisiert, welche diese in ein stabiles Endprodukt unter der
Bildung von CO; und CH4 abbauen. (Shah 2023) Zumeist wird in der ersten Reinigungsstufe
eine mechanische Entfernung von festen Schwimm- und Schwebstoffen erreicht. Anaerobe und
aerobe mikrobiologische Abbauvorginge (Belebtschlammverfahren) bilden die zweite Reini-
gungsstufe zur Elimination von Kohlenstoffverbindungen und organisch gebundenem Stickstoff
(bakterielle Nitrifikation und Denitrifikation). Zu den chemischen Verfahren der dritten Reini-
gungsstufe zéhlen die abiotische Oxidation oder die Fillung von Phosphor. Abhéingig von der
Art des Abwassers beziechungsweise dessen Verunreinigung folgt eine vierte Stufe zur Entkei-
mung oder Entfernung von Spurenstoffen. (Shah 2023; Acién Fernandez et al. 2018)

/ Potential von Mikroalgen \
2. Reinigungsstufe: 4. Reinigungsstufe:
biologische Verfahren + Fillung optionale Verfahren

) - — (Phosphorelimination) . -
* Biochemische Oxidation « Abiotische Oxidation + Filtration
* (An)acrobe + Entkeimung

+ Siebung
+ Abscheidung
+ Sedimentation

« Filtration Abwasserreini * Neutralisation
. wasscrrcm]gung
) Al’:\lgt.atlor} « Kohlenstoffelimination * Flockung
- :,orpllon— * Denitrifikation
1. Reinigungsstufe: 3. Reinigungsstufe:
physikalische chemische Verfahren

N %

Abbildung 1-8: Ubersicht der einzelnen Reinigungsstufen und Verfahren der konventionellen Abwasseraufbereitung
in Kldranlagen in Deutschland. Ein potenzieller Einsatz von Mikroalgen zur Autbereitung ist in der
zweiten und dritten Reinigungsstufe denkbar (griine Markierung). Quelle: eigene Darstellung nach
Shah 2023 und Acién Fernandez et al. 2018.

Herausforderungen der konventionellen Abwasserbehandlung

Ein Hauptproblem der konventionellen Abwasseraufbereitung ist deren hoher Energiever-
brauch, welcher zwischen 25-40 % der gesamten Betriebskosten einer Anlage verursacht (Shah
2023). Dabei liegt der Energiebedarf konventioneller Anlagen bei bis zu 2-4 % des nationalen
Energieverbrauchs (Bhatia et al. 2021; Li et al. 2019), wobei in Deutschland ~67 % davon auf
die biologische Reinigung und Nachklarung entfallen (Umweltbundesamt: Energieeffizienz
kommunale Klédranlagen 2011). Vor allem ist die fiir das Wachstum sowie den Abbau der
organischen Bestandteile aerober Mikroorganismen notwendige Beliiftung der Belebungsbe-
cken energieintensiv. Uberdies hinaus haben durch konventionelle Anlagen geklirte Abwisser
einen hohen Restenergiegehalt von 7,6-16,8 kJL-!, welcher bei einer Einleitung in natiirliche
Gewisser ungenutzt bleibt (Nagarajan et al. 2020). Die Emission gro3er Mengen an Treibhaus-
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gasen (Kohlenstoffdioxid, Methan sowie Distickstoffmonoxid) ist ein weiteres schwerwiegen-
des Problem der konventionellen Abwasseraufbereitung (Li et al. 2019; Mannina et al. 2016).
Es wird geschitzt, dass die aktuell durch den Sektor Abwasser entstandenen Treibhausgasemis-
sionen 0,5 % der Gesamtemissionen des Landes Osterreich betragen (Tauber et al. 2023). Diese
entstehen im Zuge biologischer Prozesse (mikrobielle Atmung, Nitrifizierung/Denitrifizierung,
anaerobe Faulung) sowie der fiir den Anlagenbetrieb benétigten Energie und Ressourcen (Man-
nina et al. 2016). Hierzu tragen auch die hohen Mengen an Klédrschlamm bei, da diese oftmals
nur durch anaerobe Faulung entsorgt werden konnen (Nagarajan et al. 2020; Mohsenpour et al.
2021). Der hohe Finsatz von Antibiotika beispielsweise in der Tierzucht bedingt eine entspre-
chend hohe Belastung (landwirtschaftlicher) Abwisser, welche in konventionellen Anlagen
nicht vollstindig gereinigt werden kdnnen. Neben hohen Kosten fiir eine vollstindige Entfer-
nung entsteht eine weitere, schwerwiegende Problematik: der entstehende Kldrschlamm ist
aufgrund der hohen Konzentration and Antibiotika-assoziierten Stoffen ein wesentlicher Gefah-
renherd fiir die Entwicklung multiresistenter Keime. (Amaro et al. 2023) Im Zuge konventionel-
ler Methoden der Abwasseraufbereitung werden die Nahrstoffe Stickstoff und Phosphor gas-
formig als N> bzw. chemisch gebunden durch die Fillung (Phosphor) aus dem Abwasser
entfernt und sind somit fiir eine direkte weitere Nutzung nicht zugénglich. Die Riickgewinnung
von Stickstoff durch das Haber-Bosch Verfahren ist energieintensiv und macht fiir die Diinge-
mittelherstellung Schitzungen zufolge 1-2 % des globalen Energiebedarfs aus (Ye et al. 2021).
Phosphor wird durch einen Abbau von Phosphor-haltigen Mineralien gewonnen (Solovchenko
et al. 2016), eine endliche Ressource also, welche Schitzungen zufolge bis zum Jahre 2070
versiegen konnte (Nagarajan et al. 2020). Die Verfiigbarkeit von N und P als essenzielle Mak-
rondhrstoffe limitiert das Wachstum von Pflanzen, weshalb beide Nahrstoffe Hauptkomponen-
ten in Pflanzendiingern sind und damit eine zentrale Rolle in der Versorgung der Weltbevolke-
rung spielen.

Eine Reihe von physikalisch-chemischen Methoden (Oxidation, Aktivkohle, Membranfiltration,
UV-Strahlung, Chlorierung oder Ozonisierung) wurden als Verbesserung der Abwasseraufbe-
reitung identifiziert, allerdings limitieren die Entstehung toxischer Nebenprodukte sowie hohe
Einsatzkosten deren Einsatz. Biologische Alternativmethoden werden als umweltfreundlicher
eingestuft, hierzu z&hlt auch der Einsatz von Mikroalgen. Die Flexibilitdt des Mikroalgen-
Stoffwechsels erlaubt die Entfernung verschiedenster Verunreinigungen aus Abwéssern und ist
im folgenden Abschnitt beschrieben. (Amaro et al. 2023)

1.3.2.2 Potential von Mikroalgen in der Abwasseraufbereitung

Aufgrund der enthaltenen Nahrstoffe Stickstoff und Phosphor sowie deren physiologisch vor-
teilhaftem Verhéltnis zwischen 10:1 und 20:1 molx:molp (Monfet und Unc 2017; Li et al. 2019)
werden Abwasser unterschiedlichster Herkunft bereits seit den 1950er Jahren als ideales Nahr-
medium fiir die Mikroalgenkultivierung genannt (Oswald et al. 1957). Bis heute sind hohe
Produktionskosten ein wesentlicher Nachteil der Mikroalgenkultivierung im grolen Mafstab,
welche vor allem fiir die Bereitstellung der fiir das Wachstum benétigten Nahrstoffe anfallen
(Acién et al. 2012). Der Einsatz von Abwissern als Kulturmedium stellt daher eine vielverspre-
chende und 6konomische Alternative dar (Acién Fernandez et al. 2018). Ein damit einhergehen-
der Nutzen ist die gleichzeitig stattfindende, effiziente Aufreinigung des eingesetzten Abwas-
sers mit einer direkten Fixierung der zu entfernenden Néihrstoffe in der neu gebildeten
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Biomasse. Zudem ist diese Biomasse eine wertvolle Ressource fiir eine Vielzahl nachhaltiger
Anwendungen (Abbildung 1-9) wie beispielsweise der Produktion von Biogas oder Biokraft-
stoffen, der Herstellung von Pharmazeutika oder als Einsatzstoff in der Lebensmittel- und
Futtermittelindustrie (Li et al. 2019). Als biologisches Reinigungsverfahren ist die Integration
von Mikroalgenkultivierungssystemen in bestehende Anlagen mit geringem Aufwand moglich
(Roostaei und Zhang 2017), bei gleichzeitig geringeren Betriebskosten (Nagarajan et al. 2020).
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Abbildung 1-9: Biodkonomie Konzept der Abwasseraufbereitung mittels Mikroalgen. Quelle: eigene Darstellung
nach Nagarajan et al. 2020, Ru et al. 2020 und Bhatia et al. 2021 mittels BioRender.com.

Gegeniiber konventionellen Methoden hat die Abwasseraufbereitung mittels Mikroalgen eine
Vielzahl an Vorteilen. Insbesondere der Einbau von Stickstoff und Phosphor in die Algenbio-
masse (in Proteinen und Nukleinsduren) ist im Vergleich zu konventionellen Methoden vorteil-
haft (Nagarajan et al. 2020; Shah 2023). Die Nahrstoffe sind damit in der Mikroalgenzelle
fixiert und gehen somit nicht in die Atmosphére oder Umwelt verloren, sondern stehen direkt
fiir eine weitere Nutzung zur Verfiigung. Eine Vielzahl an Studien konnte bereits eine hoch
effektive Aufnahme von Stickstoff verschiedener Quellen (organisch und anorganisch) und
Phosphor durch Mikroalgenzellen zeigen (Li et al. 2019; Chai et al. 2021; Abdelfattah et al.
2023). Selbst hohe Ausgangskonzentrationen im Abwasser konnen auf sehr niedrige Restkon-
zentrationen im geklarten Wasser (< 1 mgn-L, unter der Nachweisgrenze fiir P) reduziert
werden (Beuckels et al. 2015; Nagarajan et al. 2020). Die Kohlenstoffquelle einer Mikroalgen-
zelle bei photoautotrophem Wachstum ist CO,, welches aus der Atmosphire oder aber aus
Industrieprozessen bereitgestellt werden kann. Damit sind Treibhausgasemissionen mikroalgen-
basierter Abwasserprozesse im Vergleich zu konventionellen Anlagen wesentlich reduziert.
(Chai et al. 2021; Nagarajan et al. 2020) Mikroalgensysteme werden auflerdem als Alternative
zur Abwasserdesinfektion genannt. (Amaro et al. 2023). Die Algenzellen verdndern durch ihre
Proliferation die Umweltbedingungen im Abwasser negativ fiir Pathogene wie fikalkoliforme
Bakterien durch die Verdnderung des pHs und der geldsten Sauerstoffkonzentration. Die Kon-
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kurrenz um Néahrstoffe zwischen Bakterien und Alge sowie die von Mikroalgen sekretieren
antimikrobieller Metabolite und Toxine fithren zudem zu einem Absterben der Pathogene.
Zuletzt fiihrt die Anlagerung von Bakterien an die Mikroalgenzellen gefolgt von deren Sedi-
mentation zur Reduktion pathogener Bakterien. (Chai et al. 2021) Weiterhin kann eine Vielzahl
an schwer zu entfernenden Verunreinigungen in den Abwéssern (Schwermetalle, pharmazeuti-
sche Wirkstoffe wie Antibiotika, Pestizide oder Tenside) von Mikroalgen an der Zelloberfldche
absorbiert bzw. in die Biomasse aufgenommen werden (Chai et al. 2021), wodurch ein breites
Spektrum an Abwiéssern aufgearbeitet werden kann. Zudem erfordert die Entfernung der ge-
nannten Komponenten keinen Chemikalieneinsatz, wodurch eine Kostenreduktion im Vergleich
zu konventionellen Methoden erzielt wird (Li et al. 2019). Auch ein geringerer Energiebedarf
Algen-basierter Anlagen durch die Nutzung natiirlichen Sonnenlichts als Energiequelle fiihrt zu
einer Senkung der Betriebskosten, weiterhin entfillt der im Belebtschlammverfahren obligate,
energieintensive Schritt der Sauerstoffbegasung (Acién Fernandez et al. 2018).

1.3.2.3 Anwendung von Mikroalgensystemen in der Abwasseraufbereitung

Die Zahl an wissenschaftlichen Verdffentlichungen zum Thema Mikroalgen in der Abwasser-
aufbereitung hat sich in den letzten zehn Jahren nahezu verzehnfacht (Quelle: Scopus?), wobei
die Forschung zumeist auf Experimente im Labormafstab mit synthetischen Abwissern limi-
tiert ist. Durch diese Studien entstand ein immenses und wertvolles Wissen iiber die Mechanis-
men der Nahrstoffaufnahme der Algenzellen im Kontext der Abwasseraufbereitung, welche als
Basis fiir die Etablierung mikroalgenbasierter Aufbereitungsprozesse dienen. Im Zuge internati-
onaler Forschungsprojekte konnten zudem bereits einige Pilot- und Demonstrationsanlagen in
Betrieb genommen werden und damit erste Erfolge der mikroalgenbasierten Abwasseraufberei-
tung erzielen. Im vorliegenden Kapitel sind beispielhaft einige dieser Arbeiten zusammenge-
fasst, um einen anwendungsbezogenen Uberblick aktueller Projekte zu geben.

Spezies und Kultivierungssysteme in der mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitung

Im Bereich der Abwasseraufbereitung werden Mikroalgen entweder als Monokultur, Polykultur
(verschiedene Mikroalgen Spezies) oder Konsortium aus Algen und Bakterien eingesetzt (Ama-
ro et al. 2023). Zu den am hdufigsten verwendeten Spezies gehoren unter anderem Chlorella,
Desmodesmus, Scenedesmus, Dunaliella, Chlamydomonas, Arthrospira (friher Spirulina),
Euglena, Ettlia (frither Neochloris) und Ankistrodesmus (Shah 2023; Mohsenpour et al. 2021;
Demirer und Uludag-Demirer 2022).

Kultivierungssysteme fiir Mikroalgen werden generell in offene (Tanks, Teiche und Becken
(engl. Pond oder Raceway), Kaskaden) und geschlossene Photobioreaktoren (Beutel, Saulen,
Glasrohre, Flachplatten) eingeteilt (Masojidek et al. 2023). Offene Systeme wie die sogenannten
Open Pond (,,offenes Becken“) - oder Raceway Pond (,,Laufstrombecken*)-Systeme
(Abbildung 1-10) sind als 6konomische Losung in der grofStechnischen Mikroalgenkultivierung
etabliert und sind daher fiir einen Einsatz in der Abwasseraufbereitung besonders geeignet.
Pond-Systeme im AuBenbereich nutzen Sonnenlicht als Energiequelle. Neben den geringen

2 Stichwortsuche ,,wastewater und ,,microalgae* unter www.scopus.com; Anzahl Dokumente
im Jahr 2013: 371, Anzahl Dokumente im Jahr 2023: 3173, Stand: November 2023.
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Installationskosten sind vor allem die niedrigen Betriebskosten (10 €/m?) sowie der geringe
Energiebedarf (2-10 W/m?* Kulturmedium) fiir den Einsatz der Pond-Systeme relevant. (Acién
Fernandez et al. 2018) Allerdings liegen die erzielbaren Biomassekonzentrationen aufgrund der
Reaktortiefe zwischen 15-30 cm und der damit einhergehenden ungiinstigen Lichtverteilung
lediglich im Bereich von 0,5-1,0 gL', wodurch auch die anschlieBende Aufarbeitung der
Biomasse erschwert ist. Eine Reduktion der Reaktortiefe offener Systeme auf 0,5-5 cm wird als
Weiterentwicklung der klassischen Pond-Systeme bereits seit Ende 1950 eingesetzt. (Masojidek
et al. 2023; Gonzalez-Camejo et al. 2021) Im Bereich der mikroalgenbasierten Abwasseraufbe-
reitung sind die sogenannten High Rated Algae Ponds (HRAP) etabliert, diese bestehen aus
einem ebensolchen Raceway Pond mit reduzierter Reaktortiefe, in welchem die Kulturfliissig-
keit tiber ein Schaufelrad zirkuliert wird. HRAP-Systeme zeichnen sich vor allem durch geringe
Investitionskosten und moderate Betriebskosten aus. Zudem erlaubt die geringe Reaktortiefe
eine verbesserte Lichtnutzung durch die Mikroalgenzellen, einhergehend mit hoheren Bio-

massekonzentrationen. (Razaviarani et al. 2023)

Abbildung 1-10: Offene Reaktorsysteme (A: Raceway Pond, B: Raceway-Kaskadeneinheiten) im groen Malistab
zur Mikroalgenkultivierung. (A) Raceway Pond System (15,500 m? Fliche, 5000 m* Volumen) fiir
die mikroalgenbasierte Aufarbeitung eines urbanen Abwassers in Agramén, Spanien. (B) Raceway-
Kaskadeneinheiten (2,500 m? Fliche, je 100 m* Volumen) einer groBtechnischen Produktionsanlage
von Nanochloropsis-Biomasse in Povoa de Santa Iria in Portugal. Quelle: Masojidek et al. 2023.

Aktuelle mikroalgenbasierte Pilot- und Demonstrationsprojekte in der Abwasseraufbereitung

Im Bereich der Pilotprojekte mit dem Ziel der Entfernung pharmazeutischer Wirkstoffe aus
Abwissern konnten Hom-Diaz et al. ein Toilettenabwasser in einem 1200 L Photobioreaktor
klaren. Der eingesetzte Photobioreaktor wurde dabei auf dem Dach des Biological and En-
vironmental Engineering Department der Universitat Autonoma von Barcelona, Spanien instal-
liert. Innerhalb von 8 (September bis Oktober) bzw. 12 Tagen (Oktober bis Dezember) gelang
es, das Toilettenabwasser zu kldren (Nahrstoffreduktion > 80 %, Reduktion von Pharmazeutika
> 48 %). (Hom-Diaz et al. 2017) Mantovani et al. setzen in einer Machbarkeitsstudie einen
1200 L Raceway Reaktor in einer kommunalen Kléranlage in Norditalien ein. Dabei sollte ein
Konsortium aus Mikroalgen (Chlorella sp., Scenedesmus sp., Chlamydomonas sp.) und Bakte-
rien einen Nebenstrom einer Entwésserungsanlage von Toilettenabwasser reinigen. Bei einer
HRT von 10 Tagen konnte das System erfolgreich zur Abwasserreinigung eingesetzt werden,
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wobei 86 % des enthaltenen Stickstoffa und 71 % des enthaltenen Phosphors aus dem Abwasser
entfernt wurden. (Mantovani et al. 2020)

In einer Klédranlage in Almeria, Spanien (El Toyo Kliranlage) wurde ein alternatives Abwasser-
aufbereitungsverfahren mittels Mikroalgen im Laufe eines Jahres untersucht. Dabei wurde in
das bestehende System ein HRAP (3000 m? Fléache), gefolgt von einem kiinstlich angelegten
Feuchtbiotop (engl. vertical flow constructed wetland, Fliche 200 m?) integriert (Abbildung
1-11). Beide Systeme (konventionell und mikroalgenbasiert) wurden hinsichtlich der Effizienz
der Abwasserbehandlung, der erzeugten Wasserqualitit, dem Energiebedarf sowie der anfallen-
den Menge an Klarschlamm verglichen. Die Algenabtrennung nach dem HRAP erfolgte mittels
Flotation, das gewonnene Effluent wurde im Anschluss in das kiinstliche Biotop zur weiteren
Klédrung eingeleitet. Pro Tag wurden in der konventionellen Anlage ~4000 m* Abwasser autbe-
reitet, die Kapazitit der Abwasseraufbereitung des HRAP lag lediglich bei 180-250 m* Abwas-
ser pro Tag. Dies entspricht einer HRT zwischen 3,5 und 5 Tagen, welche abhingig der Jahres-
zeit zur Einhaltung der geforderten Wasserqualitit angepasst wurde. Dabei konnten 76,6 % des
enthaltenen Stickstoffs sowie 89,8 % des enthaltenen Phosphors aus dem Abwasser entfernt
werden. Die Wasserqualitdt nach dem Passieren des kiinstlichen Feuchtbiotops lag im Bereich
der konventionellen Anlage, wodurch die Machbarkeit der mikroalgenbasierten Abwasseraufbe-
reitung demonstriert werden konnte. Der Energiebedarf des mikroalgenbasierten Verfahrens war
gegeniiber dem konventionellen Verfahren wesentlich reduziert (0,10 kWh-m™ Abwasser im
Vergleich zu 0,56 kWh-m> Abwasser), das vorgestellte System kann daher als nachhaltiges
Alternativverfahren in kleineren Kliranlagen Einsatz finden. (Satco et al. 2021)

Abbildung 1-11: HRAP (a) und kiinstlich angelegtes Feuchtbiotop (b) der konventionellen Kliranlage El Toyo in
Almeria, Spanien (c). Quelle: Sauco et al. 2021.

Das EU-Projekt SABANA (Sustainable Algae Biorefinery for Agriculture and Aquaculture,
H2020) verschrieb sich dem Ziel eine mikroalgenbasierte Bioraffinerie im industriellen MaBstab
zur Produktion von Biostimulanzien, Biopestiziden, Futtermittelzusétzen, Biodiingern und
Aquafuttermitteln unter Einsatz von Meerwasser und landwirtschaftlichen Abwissern als Kul-
turmedium. Zwischen 2017-2020 entstanden hierfiir zwei Demonstrationsanlagen zur Mikroal-
genkultivierung in Spanien (Mérida: 2 ha und Alméria: Raceway Pond Reaktor, 10.500 m?
Flache, 5000 m* Volumen). (Masojidek et al. 2023)

Im Rahmen des INCOVER (Innovative Eco-Technologies for Resource Recovery from Watse-
water) Projektes der europdischen Union (EU) wurden Prozessstrategien zur Aufarbeitung
urbaner und industrieller Abwasser entwickelt. Das Zeil des INCOVER Projektes (2016-2019)
war die Riickgewinnung von Ressourcen aus Abwissern durch biologische Stoffproduktion.
Landwirtschaftliche und urbane Abwésser wurden dabei in drei halb-geschlossenen horizonta-
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len Photobioreaktoren (30 m* gesamt, siche Abbildung 1-12) durch ein Konsortium verschiede-
ner Mikroalgen- und Bakterienspezies gereinigt. Dabei wurde das Wachstum von Cyanobakte-
rien durch Anpassung der Prozessstrategie gefordert, welche Polyhydroxybuttersdure (PHB) als
Ausgangsstoff fiir die Bioplastikproduktion akkumulieren. Die Anlage war in der Lage 6,9 m?
Abwasser pro Tag aufzureinigen und dabei 2 kg PHB-reiche Biomasse zu erzeugen. (Uggetti et
al. 2018)

Outfiow to
)\ storage tank

Inflow from
homegeization &
tank

A B

Abbildung 1-12: Pilotanlage des INCOVER-Projektes bestehend aus drei in Reihe geschalteten Photobioreaktoren
(B) sowie schematischer Aufbau der einzelnen Photobioreaktoren (A). Jede Reaktoreinheit besteht
aus zwei offenen Polypropylen-Tanks (Lénge: 5 m, Breite: 2 m, Hoéhe: 0,6 m, Arbeitsvolumen
1,25 m?®), welche iiber 16 diinnwandige Polyethylen-Schlduche (125 mm Durchmesser, 47 m Lénge,
11,7 m® Arbeitsvolumen) verbunden sind. Die Durchmischung der Reaktoren erfolgt iiber ein Schau-
felrad. Quelle: Uggetti et al. 2018 und Garcia et al. 2018.

Eine der groBten Demonstrationsanlagen der mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitung ent-
stand im Zuge des FP7 ALL-GAS Projektes der europdischen Kommission (2011-2018). Mit
dem Ziel der nachhaltigen Produktion von Biokraftstoffen im industriellen MaBstab wurde ein
mikroalgenbasiertes Verfahren entwickelt, wobei ein kommunales Abwasser als Kulturmedium
zur Kostenreduktion eingesetzt wurde. In der Pilotphase des Projektes konnten jdhrlich
90 Tonnen an Algenbiomasse pro Hektar Pilotreaktor (2x500 m? Raceway Pond) erzeugt und
1000 m* Abwasser pro Tag und Hektar Photobioreaktor entsprechend der europdischen Stan-
dards gereinigt werden. Die gewonnene Biomasse wurde mittels anaerober Géarung zur Biome-
thanproduktion eingesetzt, wodurch der Betrieb von 10 Autos pro Hektar Kultivierungsfliache
moglich war. Wahrend der zweiten Phase des Projektes entstand eine Demonstrationsanlage
(Abbildung 1-13 A) mit einer Photobioreaktorfliche von 2 ha (vier HRAP zu je 5,200 m?,
Abbildung 1-13 B), wobei 2000 m* Abwasser pro Tag energiearm (< 0,2 kWh pro m* Abwas-
ser) aufbereitet werden konnten. Die Menge an pro Hektar Kulturflache produziertem Biome-
than erlaubte den Betrieb von 20 Autos (30,000 km pro Jahr), verglichen mit konventionellen
Verfahren zur Biokraftstoffproduktion (Biodiesel oder Bioethanol) ist die Ausbeuten damit
vervierfacht. (All-gas EU-Projekt 2023; Demirer und Uludag-Demirer 2022)
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Abbildung 1-13: Demonstrationsanlage des All-gas EU-Projektes (A) zur Biomethanproduktion aus Mikroalgenbio-
masse, welche in 2 ha Raceway Ponds (B) in einem kommunalen Abwasser kultiviert werden. Quel-
le: All-gas EU-Projekt 2023.

Allein in Deutschland werden pro Jahr iiber 5 Milliarden m*® Schmutzwasser durch Kommunen
und Industrie erzeugt, welche zusammen mit circa 3 Milliarden m? nicht-versickertem Regen-
wasser in den Kldranlagen aufbereitet werden miissen. (Bundesministerium fiir Umwelt, Natur-
schutz und nukleare Sicherheit 2023a) Diese Menge iibersteigt die Kapazitit der vorgestellten
Pilotanlagen um ein Vielfaches. Nichtsdestotrotz zeigen diese Projekte, dass das Potential von
Mikroalgen zur Abwasseraufbereitung erkannt wurde und auch Fokus kiinftiger Studien sein
wird, um die breitflachige Anwendung mikroalgenbasierter Kldranlagen zu realisieren.

1.3.2.4 Herausforderungen der Abwasseraufbereitung mittels Mikroalgen

Die groBflichige Anwendung mikroalgenbasierter Verfahren zur Abwasseraufbereitung ist
bisher durch eine Reihe von Herausforderungen limitiert. Hauptséchlich sind die Kultivierung
im grofen Malstab (Faktoren wie Néhrstoffbereitstellung, Gaseintrag und -austausch, Bereit-
stellung und Verteilung von Licht, Kontrolle der Kultivierungsbedingungen, Kontaminationen,
ausreichende Fliachenverfiigbarkeit) sowie die Biomasseernte und Aufarbeitung anspruchsvoll
(Christenson und Sims 2011) und kénnen hohe Kosten verursachen. Ein 6konomisch rentabler
Betrieb ist bislang hauptséchlich als Ursache genannt, welche die Integration von Algenreakto-
ren zur Abwasseraufbereitung hemmt. Fiir die konventionelle Aufbereitung werden zwischen
0,1-0,2 € pro m*® Betriebskosten behandelten Abwasser geschitzt Verschiedene Studien haben
die Kosten fiir eine Mikroalgenbasierte Abwasseraufbereitung geschétzt und kommen zu einem
dhnlichen Ergebnis: Die untersuchten Systeme haben einen hohen (elektrische) Energiebedarf
fiir die CO,-Begasung sowie die Umwilzung der Algenkultur. Die Kosten fiir Energie iiberstie-
gen dabei die einer konventionellen Anlage um einen Faktor 10-100. (Mohsenpour et al. 2021)
Ein solch hoher Energieeinsatz stellt keine nachhaltige Alternative dar, nichtsdestoweniger ist
eine Optimierung der bisherigen Mikroalgenkultivierungssysteme an moderne Wirtschaftsstan-
dards keine Unmoglichkeit. Um Abwasser kosteneffizient aufzureinigen, ist eine Kultivierung
der Mikroalgen in offenen Becken im AuBenbereich mit einer geringen Tiefe unabdingbar
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(Nagarajan et al. 2020), woraus ein hoher Flachenbedarf entsteht, welcher oftmals nicht in den
bestehenden Anlagen realisiert werden kann (Christenson und Sims 2011; Shah 2023). Zudem
bedingt dies die Unterordnung an fluktuierende, natiirliche Umweltbedingungen wie Tempera-
tur, pH, Lichtintensitdten und Photoperioden (Amaro et al. 2023). In den kalten Jahreszeiten
konnen die Umgebungstemperaturen fallen und damit das Wachstum der Mikroalgen und damit
deren Nihrstoffaufnahme verlangsamen (Torzillo et al. 1991). Neben den Temperaturen variie-
ren die Lichtbedingungen sowohl im Jahreszyklus (Lichtstunden pro Tag), in den aktuellen
Wetterbedingungen (Bewdlkung) als auch der Tageszeit. Sowohl Lichtintensitét als auch Dauer
der Lichtperioden haben einen wesentlichen Einfluss auf das Mikroalgenwachstum, die damit
verbundene Nahrstoffaufnahme sowie das Potential zum Aufbau intrazelluldrer Speicherstoffe.
An Tagen mit wenig Licht kann dementsprechend eine unzureichende Abwasserreinigung
auftreten. (Li et al. 2019) Zudem sind industrielle Abwésser oftmals durch eine starke Triibung
und/oder dunkle Farbung charakterisiert, welche die Lichtverteilung negativ beeinflusst. Da
gerade eine gute Lichtverteilung zur effektiven Nahrstoffaufnahme eine zentrale Rolle spielt,
sind moglicherweise zusitzliche Prozessschritte notwendig, um das entsprechende Abwasser fiir
die Aufbereitung durch Mikroalgen vorzubereiten. (Chai et al. 2021; Abdelfattah et al. 2023;
Usman et al. 2023) Im Gegensatz zu synthetischen Kulturmedien schwanken Abwésser in ihrer
genauen Zusammensetzung. Fiir das optimale Wachstum von Mikroalgen ist das Vorhandensein
einer Vielzahl von (Mikro)Néhrstoffen vorausgesetzt, reale Abwisser bilden diese Vielfalt nicht
immer ab und erlauben dadurch keine optimale Abwasserreinigung. (Li et al. 2019) Zudem
konnen Schwankungen der Konzentrationen von Stickstoff und Phosphor dazu fiihren, dass ein
physiologisch ungiinstiges Verhéltnis der beiden Néhrstoffe keine vollstindige Aufnahme aus
dem Abwasser erlaubt (Beuckels et al. 2015). Viele Abwésser sind zudem mit geringen Néhr-
stoffkonzentrationen zwischen 4,0-40,0 mgn-L™" und 0,15-9,2 mgp-L! (Li et al. 2019; Luo et al.
2017; Zhang et al. 2019) charakterisiert. Unter der Annahme eines theoretischen Stickstoffgeh-
altes von 10 % sind mit diesen Abwéssern als Kulturmedium lediglich Biomassekonzentratio-
nen zwischen ~ 40-400 mg- L' erreichbar. Hinsichtlich einer weitere Wertschopfung der Algen-
biomasse werden hohe Zellkonzentrationen angestrebt, um einerseits die Produktivitit des
Prozesses und andererseits Biomasseaufarbeitung zu optimieren (Abdelfattah et al. 2023).

Abwasser entsteht Tag und Nacht, dementsprechend muss dieses im Verlauf von 24 h kontinu-
ierlich aufgereinigt werden. Die Abwesenheit von Licht in der Nacht reduziert die Effektivitit
mikroalgenbasierter Aufbereitungssysteme und fithrt zu unzureichend gekléartem Wasser. Eine
Lagerung von Abwissern ist kompliziert und fiihrt zu einer Reihe neuer Herausforderungen.
Die vielen Studien zum Thema Abwasserbehandlung mit Mikroalgen sind zumeist auf den
Satzbetrieb im Labormafstab beschriankt und Klammern diese Problematik damit aus. Ein
moglicher Ansatz ist die Riickfilhrung von Zellen im kontinuierlichen Kultivierungsprinzip
durch Einsatz eines sogenannten Membran-Photobioreaktors (vgl. Kapitel 1.3.3.2). Dieser
verhindert ein Auswaschen der Mikroalgenzellen in der Nacht und kann zudem als Werkzeug
zur Beeinflussung der Biomassekonzentration im Reaktor angewandt werden. Die Féhigkeit von
Mikroalgen zur Bildung intrazelluldrer Energiespeicher (Stirke und Lipide) ist ein weiterer
Freiheitsgrad zur Realisierung einer kontinuierlichen Abwasseraufbereitung. Grundlage hierfiir
ist eine an die herrschenden Umweltbedingungen angepasste Prozessfiihrungsstrategie zur
maximalen Ausnutzung des vorhandenen Lichts und ist ein Teil der Zielstellung der vorliegen-
den Arbeit.
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1.3.3 Membranverfahren in der Mikroalgenkultivierung

1.3.3.1 Einsatz von Membranen zur Mikroalgenabtrennung

Die groBtechnische Produktion von Mikroalgenbiomasse ist bis heute auf wenige Anwendungen
aufgrund einer Reihe von Schwierigkeiten limitiert. Zu diesen zéhlen ein hoher Wasser-, Néhr-
stoff- und Flachenbedarf sowie verschiedene Herausforderungen der Kultivierungs- und Ernte-
systeme. (Christenson und Sims 2011; Zhao et al. 2023) Speziell an die Mikroalgenabtrennung
werden dabei zwei Hauptanforderungen gestellt: eine effiziente Biomassegewinnung mit hohen
Ausbeuten bei moglichst geringem Energiebedarf. Zudem sollte das Verfahren universell auf
eine Vielzahl von Mikroalgenspezies anwendbar sein, wobei die Verarbeitung groler Mengen
bei geringen Betriebs- und Wartungskosten gefordert wird. Zu den géngigen Ernteverfahren
zahlen neben der Zentrifugation die auf Flockung basierende Sedimentation sowie die Filtration
mittels Membranen. (Zhao et al. 2023; Zhang et al. 2019) Bislang ist die Abtrennung von
Mikroalgen — methodenunabhingig — allerdings noch sehr technologie-, energie- und kostenin-
tensiv (Bux und Chisti 2016), oftmals wird der Anteil an den Produktionskosten auf bis zu 30 %
quantifiziert (Molina Grima et al. 2003). Neue Technologien kénnen diesen Anteil auf 3-15 %
reduzieren, wie eine technisch-wirtschaftliche Evaluation verschiedener Abtrennverfahren aus
dem Jahr 2018 ergab (Fasaei et al. 2018). Verglichen mit dem Energiegehalt trockener Biomas-
se ist die fiir deren Erzeugung bendtigte Energie sehr hoch, wodurch der Einsatz von Mikroal-
genbiomasse auf hochpreisige Produkte (>$10.000 t') limitiert ist (Alam und Wang 2019). Um
ein wirtschaftlich tragfdhiges und 6kologisch nachhaltiges Produktionsverfahren mit Mikroal-
gen zu entwickeln, ist also vor allem der Energiebedarf der Erntemethode zu reduzieren. Um
das Ziel eines energiearmen Betriebs zu erreichen, werden hdufig zweistufige Verfahren zur
Algenabtrennung angewandt: Eine Vorkonzentration (Eindickung) im ersten Schritt gefolgt von
der eigentlichen Entwidsserung im zweiten Schritt. Ein typisches Beispiel fiir ein solches Ver-
fahren ist die Kombination aus Membranfiltration und anschlie3ender Zentrifugation, wobei der
Energiebedarf um bis zu 96 % reduziert werden kann. (Ortiz Tena et al. 2021; Zhao et al. 2023)

Mikroalgenkulturen werden im groen MaBstab zur Kostenreduktion in der Regel im Auflenbe-
reich kultiviert, wodurch lediglich niedrige Biomassekonzentrationen von etwa 0,5-3 g Tro-
ckengewicht pro Liter erreicht werden (Zhao et al. 2023; Zhang et al. 2019). Diese liegen somit
um einen Faktor 20 unterhalb der erzielbaren Konzentrationen klassischer heterotropher Kulti-
vierungen. Die Aufarbeitung der Algenbiomasse — insbesondere bei kleinen, einzelligen Stdm-
men — erfordert damit die Entfernung grofBer Wassermengen. (Barros et al. 2015; Molina Grima
et al. 2013; Muylaert et al. 2017) Die meisten Mikroalgenzellen sind durch eine geringe Zell-
grofle im Bereich von 1-10 um (Mata et al. 2012) und wasseréhnliche Zelldichten (Meeresal-
gen: 1030-1100 kg'm™, Siwasseralgen: 1040-1140 kg-m™ (Al hattab 2015)) charakterisiert.
Beide Eigenschaften resultieren in langsamen Absetzgeschwindigkeiten gemél des
Stokes'schen Gesetzes (Uduman et al. 2010; Alam und Wang 2019; Bux und Chisti 2016) und
erschweren damit den Abtrennprozess — insbesondere bei auf Sedimentation beruhenden Ver-
fahren wie der Zentrifugation.

Obwohl die Zentrifugation sehr kosten- und energiecaufwéndig ist, ist sie aufgrund der hohen
Effizienz und Schnelligkeit oftmals die Methode der Wahl zur Aufarbeitung von Mikroalgen-
suspensionen — vor allem fiir hochpreisige Produkte. Zu den weiteren Nachteilen zihlt die hohe
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Scherbelastung fiir die Zellen. Die auf Flockung basierende Sedimentation oder Flotation gilt
als die O6konomischste Methode zur Mikroalgenabtrennung. Als nachteilig gelten die ver-
gleichsweise geringe Ernteeffizienz, lange Sedimentationszeiten sowie die hohe Dosierung und
Toxizitdt von Flockungsmitteln. Gerade der Einsatz von Hilfsstoffen reduziert den Anwen-
dungsbereich der Methode, da die Reinheit bzw. Qualitdt der Mikroalgenbiomasse beeintrich-
tigt wird. (Zhao et al. 2023; Christenson und Sims 2011)

Die Membranfiltration wird als einfache physikalische Methode der fest-fliissig Trennung und
damit als sensitive und energiearme Alternative fiir die Algenabtrennung genannt. (Zhang et al.
2019) Membranen stellen eine selektive Barriere dar, wobei Wasser passieren kann, die Algen-
zellen allerdings zuriickgehalten werden, wodurch deren Konzentration in der Kultur ansteigt.
Fiir die Mikroalgenabtrennung sind Mikrofiltrations- (MF; 0,1-10 pm Porendurchmesser) und
Ultrafiltrationsmembranen (UF; 1-100 nm Porendurchmesser) etabliert. (Mo et al. 2015) Die
Membranfiltration ist fiir diinne Algenkulturen verschiedenster Spezies geeignet und auBBerdem
durch eine hohe Ernteeffizienz von bis zu 100 % Zellriickhaltung charakterisiert. (Ortiz Tena et
al. 2021; Zhao et al. 2023) Zudem zihlen ein einfacher Betrieb und die gute Ubertragbarkeit bei
Malstabsvergroflerungen zu den weiteren Vorteilen. Der fehlende Chemikalieneinsatz und die
damit einhergehende kontaminationsfreie fliissige Phase der Membranfiltration vereinfachen
nachfolgende Aufarbeitungsschritte und erweitern das Anwendungsspektrum der Methode (z.B.
Nahrungsmittel, Futtermittel, Pharmazeutika, etc.). Weiterhin gilt sie als sensitive Methode,
welche die Vitalitét der abgetrennten Zellen erhélt und damit fiir besonders empfindliche, scher-
sensitive Mikroalgenspezies geeignet ist. (Mo et al. 2015; Zhang et al. 2019). Die gréfite Her-
ausforderung beim Einsatz von Membranfiltration zur Mikroalgenabtrennung ist das sogenannte
Membran-Fouling. Durch das Verblocken der Membranporen und/oder die Ausbildung eines
Filterkuchens wird der Energiebedarf der Filtration erhoht, wodurch die Wirtschaftlichkeit des
Verfahrens sowie die Effizienz des Abtrennprozesses sinken. (Zhang et al. 2019) Die Mecha-
nismen des Foulings sowie Maflnahmen zur Reduktion sind in Abschnitt 1.3.3.3 im Detail
erlautert.

Im Bereich der mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitung ist der Einsatz von Membranen
bereits etabliert. Neben der Abtrennung der Algenzellen vom geklarten Wasser wird dieses
durch die Filtration zudem von Mikroorganismen desinfiziert. (Mo et al. 2015) Membranen
werden allerdings nicht nur zur reinen Mikroalgenernte eingesetzt, sondern auch als Werkzeug
zur Steuerung des Kultivierungsprozesses verwendet. Die Kopplung eines Photobioreaktors mit
einem Membranmodul resultiert in einem sogenannten Membran-Photobioreaktor (MPBR),
dessen Konzept im folgenden Kapitel 1.3.3.2 beschrieben ist.

1.3.3.2 Konzept Membran-Photobioreaktor

Membranbioreaktoren (MBR) sind in der Abwasseraufbereitung als Alternative zu Be-
lebtschlammverfahren fiir die Behandlung kommunaler und industrieller Abwisser bereits seit
langem anerkannt. (Le-Clech et al. 2006) Das Konzept eines MBR kombiniert einen kontinuier-
lich betriebenen Bioreaktor mit einer Mikro- oder Ultrafiltrationsmembraneinheit zur Fest-
Fliissig-Trennung (Luo et al. 2017). Allgemein formuliert erlaubt die MBR-Technologie die
gleichzeitige biologische Umsetzung von Substraten sowie die fest-fliissig Trennung mittels
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Membranfiltration (Le-Clech et al. 2006). MBR-Systeme ermdglichen eine Entkopplung der
Verweilzeiten von Feststoffen (SRT) und Fliissigkeiten (HRT), wodurch sich im Vergleich zu
konventionellen Verfahren viele Vorteile ergeben: Neben einem geringeren Platzbedarf mit
moderatem apparativem Aufwand, kann eine hohe Abwasserqualitdt ohne Keimbelastung oder
Feststoffen erreicht werden. Zudem wird ein hdherer volumetrischer Durchsatz an Abwasser bei
einer gesteigerten Substrataufnahme aufbereitet. (Le-Clech et al. 2006; Luo et al. 2017; Melin et
al. 2006). Auch erlaubt die Zellriickhaltung oder -fithrung die Anwendung hoher Verdiinnungs-
raten oberhalb der maximalen spezifischen Wachstumsrate der eingesetzten Mikroorganismen,
ohne dass ein Auswaschen der Biomasse aus dem Reaktor auftritt. (Bilad et al. 2014a) Die
groBtechnische Anwendung von MBR’s in der konventionellen Abwasserbehandlung wird bis
heute allerdings limitiert durch die hohen Kosten fiir Installation und Betrieb sowie des im
Betrieb auftretenden Membran-Foulings (vgl. Kapitel 1.3.3.3), welches ein hohes Maf} an In-
Prozess-Wartung und eine vorsichtige Prozessfiihrung bedingt (Melin et al. 2006; Luo et al.
2017).

Wird die Membrantechnologie in der Mikroalgenkultivierung eingesetzt, resultiert die Kombi-
nation aus Photobioreaktor und Membran in einem sogenannten Membran-Photobioreaktor,
kurz MPBR. Die beiden Hauptkonfigurationen eines Membran-Photobioreaktorsystems sind in
Abbildung 1-14 dargestellt. Beide Konfigurationen ermdglichen einen kontinuierlichen Betrieb.
Abbildung 1-14 (A) zeigt einen MPBR mit Rezirkulation zu einem externen Membranmodul.
Diese Konfiguration ermdglicht im Vergleich zum getauchten MPBR (Abbildung 1-14: (B))
eine bessere Prozesssteuerung durch die Riickfiihrung von Biomasse bei einer hoheren Fehler-
anfilligkeit. Der Austausch des Membranmoduls ist bei einem getauchten MPBR dagegen
komplizierter. Zudem kann die interne Membran die Lichtverteilung im Reaktor negativ beein-
flussen und damit das Mikroalgenwachstum limitieren. (Bilad et al. 2014a)

Uberschuss-
Biomasse

FRelcn!al T

Getauchtes
Membranmodul

FEin
Frezirkulation Il Fvermesi |

— 1]

Begasung

Externes
Photobioreaktor Membran- Permeat
modul

Ausgangs- Ausgangs-

c Photobioreaktor 3
suspension suspension

A B

Abbildung 1-14: Mogliche Konfigurationen eines Membran-Photobioreaktores (MPBR) mit internem, getauchtem
(A) oder externem (B) Membranmodul. Quelle: Eigene Abbildung erstellt nach Zhao et al. 2023 und
Melin et al. 2006.
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Durch die Rezirkulation von Retentat kann — je nach Konfiguration des Systems — ein volumet-
rischer Reduktionsfaktor (getauchte Membran, Gleichung (1.4)) oder Riickfiihrverhiltnis (ex-
terne Membran, Gleichung (1.5)) zur Quantifizierung der Zellriickfithrung eingefiihrt werden.

RV = FRezirkulation (1 . 4)
FEin
F .
y=—1n (1.5)
FRetentat

Marbelia et al. 2014 sowie Bilad et al. 2014b simulierten das Wachstum von Mikroalgen so-
wohl in einem konventionellen PBR- als auch in einem MPBR-System (Abbildung 1-15) mit
getauchter (Marbelia et al. 2014) bzw. externer Membraneinheit (Bilad et al. 2014b). Die Simu-
lation basiert auf Massenbilanzen kontinuierlicher Kultivierungen im Gleichgewichtszustand
mit einem wachstumslimitierenden Substrat (Stickstoff), wobei die Substrataufnahme einer
Michaelis-Menten-Kinetik folgt. Die Neubildung von Biomasse wird iiber einen Ausbeutekoef-
fizienten von Substrat zu Biomasse beriicksichtigt und zudem durch die maximale spezifische
Wachstumsrate pmax begrenzt. Beide Werte sind stammspezifisch und werden von den jeweili-
gen Kultivierungsbedingungen beeinflusst.
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Abbildung 1-15: Simulation eines Modell-PBR sowie von MPBR mit interner und externer Filtrationseinheit. (A)
Biomassekonzentration (im Bild: X) in (M)PBR und Retentat, (B) Konzentration des limitierenden
Substrates (im Bild: S) im Reaktor und (C) Biomasseproduktivitdt (im Bild: P). Simulationsparame-
ter: vmper =4, RV =0,2, pmax = 0,15 d"!, Yxs =77 g'g’!, So=1.55mg-L"!, Ks=0.1 mg-L". Quelle:
Bilad et al. 2014a.
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Ein Einsatz eines MPBR-Systems erlaubt — unabhingig der Membrankonfiguration — eine
Anwendung hoéherer Durchflussraten im Vergleich zu einem klassischen Photobioreaktor
(Abbildung 1-15 A), bevor ein Auswaschen der Zellen auftritt. Zudem ist durch den Einsatz
eines MPBR die Aufnahme des wachstumslimitierenden Substrates verbessert (Abbildung 1-15
B), was das Potential dieses Reaktorsystems fiir einen Einsatz zur Abwasseraufbereitung unter-
streicht. Dennoch muss an dieser Stelle erwdhnt werden, dass in der vorliegenden Simulation
das Substrat ,,Licht* als Alleinstellungsmerkmal phototropher Kultivierungen nicht mitberiick-
sichtigt wurde. Die Verfiigbarkeit an im Medium gelosten Komponenten steigt mit zunehmen-
der Verdiinnungsrate, wodurch hohere Wachstumsraten und Biomasseproduktivitdt (Abbildung
1-15 C) moglich sind. Allerdings bleibt die Menge an eingetragenen Photonen konstant, die
Photonenverfiigbarkeit pro Zelle ist durch die im Reaktor herrschende Biomassekonzentration
definiert. Dabei konnen vor allem hohe Zellkonzentrationen (> 1 g-L") dazu fiihren, dass das
gesamte eingestrahlte Licht in den der Lichtquelle zugewandten Reaktorschichten absorbiert
wird und damit in den dahinter liegenden Schichten Dunkelzonen entstehen. Bei einem photo-
autotrophen Mikroalgenwachstum spielt die Verfiigbarkeit der Energiequelle eine wesentliche
Rolle fiir Wachstum und Metabolismus einer Mikroalgenzelle. Dunkelzonen verlangsamen den
Mikroalgenmetabolismus und/oder rufen Zellstress hervor. (Luo et al. 2017) Zudem ist die
Aufnahme von Néhrstoffen, wie in Kapitel 1.3.1.5 beschrieben, ein fiir die Mikroalge energie-
aufwindiger Prozess (Phosphor) bzw. bedingt den aktiven Einbau in die Zelle (Stickstoff).
Daher kann die Néhrstoffaufnahme auch bei einer stetigen Erhohung der Zellkonzentration
nicht wie in der Simulation eines getauchten MPBR in Abbildung 1-15 B angedeutet unlimitiert
gesteigert werden. Da MPBR-Systeme zumeist bei hohen Zelldichten betrieben werden, sind
Lichtverteilung und -verfiigbarkeit bei dessen Konstruktion und Implementierung unbedingt zu
beriicksichtigen und optimieren.

Eine Moglichkeit zur Verbesserung der Lichtverteilung in einem Photobioreaktor ist die Anpas-
sung der Schichtdicke (Legrand et al. 2021). Durch eine Reduktion der Reaktordicke von 25 cm
auf 10 cm optimierten Gonzalez-Camejo et al. 2020 den Lichtweg eines MPBR (Hohlfaser-
membran) im PilotmaRstab im Auflenbereich. Die Ergebnisse der Studie zeigten eine verbesser-
te Nahrstoffaufnahme von Stickstoff und Phosphor (150 % fiir N, 103 % fiir P) und Biomasse-
produktivitdt (194 %) sowie eine gesteigerte Photosyntheseeffizienz (67 %). Diese
Verringerung ging zudem mit einer Kostenreduktion der Anschaffung und im Betrieb einher.
Die Mikroalgenzellen der Spezies Scenedesmus sp. konnten dabei bei einer SRT zwischen 3-
4,5 d und einer HRT zwischen 1,25-1,5 d die Nahrstoffe Stickstoff und Phosphor mit Raten von
29,7 mgn-L1-d! bzw. 3,8 mgp-L!-d! aus einem anaeroben MBR Effluent entfernen und somit
die gesetzlichen Grenzwerte einer Einleitung in natiirliche Gewésser einhalten. Die Lichtver-
fligbarkeit zur optimalen Néhrstoffaufnahme aus einem tertiiren Effluent wurde von fiir
Gonzalez-Camejo et al. 2019 verschiedene Biomassekonzentrationen untersucht — realisiert
durch eine Variation der SRT (4,5 d, 6 d und 9 d). Dabei konnte bei einer SRT von 4,5 d (mit
der geringsten Zelldichte) die hochste Stickstoffaufnahmerate bezogen auf die Photonenabsorp-
tionsrate (57,7 mgn-mol™') sowie Photosyntheseeffizienz (4,4 %) nachgewiesen werden. Die
Ergebnisse unterstreichen die Lichtabhédngigkeit der Stickstoffaufnahme in Mikroalgen und die
Notwendigkeit der Anpassung der Lichtverteilung in MPBR-Systemen. Eine darauffolgende
Variation der HRT (3,5d, 2,0d, 1,5d und 1,0 d) ergab, dass lediglich eine Verweilzeit von
3,5d (entspricht D ~0,3d") eine ausreichende Nihrstoffreduktion fiir die Einleitung des
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Effluents in natiirliche Gewésser erzielen konnte. Aufgrund der bei konstanter SRT gleichblei-
benden Biomassekonzentration war kein Einfluss der HRT auf die Effektivitét der Lichtnutzung
beziiglich der Nahrstoffaufnahme erkennbar.

Die Anwendung membranbasierter Verfahren zur effizienten Abwasserbereitung war und ist
Gegenstand zahlreicher weiterer Untersuchungen (z.B. Boonchai und Seo 2015, Gao et al.
2016a, Gao et al. 2016b, Viruela et al. 2018, Azizi et al. 2020 oder Solmaz und Isik 2020),
welche einen wichtigen Beitrag in der grof3flachigen Etablierung dieser Systeme leisten. Nichts-
destoweniger kommt es im laufenden Betrieb eines Membran-Photobioreaktors zu einer Anhaf-
tung geloster und fester Partikel an der Membranoberfliche und in den Membranporen,
wodurch deren Filtrationsleistung reduziert wird. Dieser als Membran-Fouling definierte Me-
chanismus sowie MafBnahmen zu dessen Reduktion sind Gegenstand des nachfolgenden Kapi-
tels 1.3.3.3.

1.3.3.3 Herausforderung Membran-Fouling

Bei der Filtration partikelbeladener Suspensionen, welche neben Zellen auch Zellbruchstiicke
(Debris) sowie geloste organische Substanzen (extrazelluldres organisches Material, EOM)
enthalten, treten Wechselwirkungen zwischen Membranoberflache und den enthaltenen Stoffen
auf. Die Bildung des sogenannten Foulings findet sowohl an der Membranoberfliche (Kuchen-
bildung) als auch innerhalb der Membranporen (Porenverblockung) statt. Der Widerstand,
welchen das Permeat nun iiberwinden muss, wird dadurch erhoht. Je nach Betriebsweise der
Filtration (konstanter Permeat-Flux/konstanter TMP) ist eine hohere Triebkraft (gleichbedeu-
tend mit einem erhdhten Energieeintrag) erforderlich beziehungsweise sinkt der erzielbare
Permeat-Flux (entspricht einem Effizienzverlust). Daher sind Mafnahmen zur Pravention sowie
Kontrolle des Membran-Foulings erforderlich. Fouling Phénomene kdnnen anhand ihrer Rever-
sibilitdt eingeteilt werden (Abbildung 1-16): Physikalische Maflnahmen befreien die Membran
von reversiblem Fouling, irreversibles Fouling hingegen ist lediglich durch chemische Reini-
gung zu entfernen. Algenzellen bilden einen in der Regel reversiblen Filterkuchen auf der
Membran, wohingegen EOM eine Gelschicht auf der Membranoberfldche bildet und die Memb-
ranporen teilweise irreversibel infiltriert. Die Interaktion zwischen Zellen und EOM fiihrt zu
einem dichten Filterkuchen, welcher durch physikalische MaBnahmen allein nicht vollstédndig
entfernt wird und damit zusétzlich irreversibles Fouling erzeugt. (Rezakazemi et al. 2018;
Zhang und Fu 2018; Le-Clech et al. 2006)
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Abbildung 1-16: Mechanismen des Membran Foulings, welches durch Algenzellen und EOM verursacht wird.
Quelle: eigene Darstellung nach Rezakazemi et al. 2018, Zhang und Fu 2018, Drexler und Yeh 2014
und Wang et al. 2014.

Fiir einen 6konomischen und 6kologischen Betrieb einer Filtrationsanlage ist die Optimierung
der Anti-Fouling MaBnahmen essenziell. Zu den physikalischen Anti-Fouling MafBnahmen
zahlen neben der Membranbeliiftung das sogenannte Riickspiilen sowie Pausieren (Le-Clech et
al. 2006). Generell wird bei diesen MaBnahmen lediglich reversibles Fouling entfernt. Die
Beliiftung der Membran ist eine effektive Maflnahme, um Fouling sowohl in seiner Entstehung
zu verlangsamen als auch zu kontrollieren. Durch Luftblasen erzeugte Scherkréfte 16sen den
sich aufbauenden Filterkuchen und reduzieren die entlang der Membran auftretende Konzentra-
tionspolarisation durch den Riicktransport fester Partikel in die umgebende Phase. (Fortunato et
al. 2020; Wang et al. 2014)

Im laufenden Betrieb der Filtration kann Riickspiilen zu einer Reduzierung von Fouling Phéno-
menen fithren. Bei dieser Flussumkehr des Permeat-Stromes wird das Permeat riickwértig durch
die Membranporen gepresst, wodurch es zu einem Abplatzen des Filterkuchens an der Memb-
ranauBlenseite kommt. Wird die Membran wihrend des Riickspiilens zusitzlich beliiftet, wird
dessen Effektivitat mafigeblich verbessert (Vera et al. 2015). Die Stellschrauben des Riickspii-
lens umfassen die Dauer und Frequenz des Vorgangs, sowie deren Verhéltnis und Intensitit
(Villarroel et al. 2013; Le-Clech et al. 2006). Generell gilt: je ldnger riickgespiilt wird, umso
besser ist der Reinigungseffekt. (Vera et al. 2015) Ab einem Schwellenwert allerdings kann
auch bei ldngerem Riickspiilen keine Verbesserung der physikalischen Reinigung erzielt wer-
den. Um eine Verdiinnung des Retentats so gering wie moglich zu halten, werden fiir den Filtra-
tionsprozess moglichst kurze Riickspiildauern bei geringen Riickspiilvolumina gewiinscht.
Zudem reduziert die Dauer des Riickspiilens die effektive Filtrationszeit. Ein vorsichtiges Ab-
wagen zwischen der Effektivitdt der physikalischen Reinigung und der Effizienz des Filtrati-
onsprozesses ist bei der Auswahl einer geeigneten Riickspiilstrategie unbedingt notwendig.
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Als schonende Maflnahme zur Reduktion von Membran-Fouling gilt das sogenannte Pausieren.
Hierbei wird der Permeat-Flux periodisch unterbrochen und der Filtrationsprozess damit pau-
siert. Durch die Abwesenheit der Triebkraft, kann eine Riickdiffusion der festen Partikel (Zel-
len) entlang der Grenzschicht der Membranoberfliche in die umgebende Phase stattfinden,
wodurch deren Konzentration in der direkt an die Membran angeschlossenen Fliissigphase
verringert und damit die Ausbildung eines Filterkuchens verlangsamt wird. Zudem verdndert
das Pausieren die physikalischen Eigenschaften des Filterkuchens hin zu einer zunehmend
ungeordneten, weniger dichten Struktur, wodurch dessen hydraulischer Widerstand reduziert
wird. (Fortunato et al. 2020; Le-Clech et al. 2006) Werden die Membranfasern gleichzeitig
beliiftet, wird dieser Effekt verstirkt, zudem wird die Ablosung eines bereits vorhandenen
Kuchens begiinstigt. (Drews 2010; Le-Clech et al. 2006; Kanchanatip et al. 2016) Die Anwen-
dung periodischer Pausen ist gegeniiber anderen Methoden wie zum Beispiel Riickspiilen vor-
teilhaft, da diese keine zusitzliche (mechanische) Beanspruchung der Zellen bedeutet und mit
keiner Erhdhung des Energiebedarfs oder -eintrags verbunden ist. Dennoch darf nicht uner-
wahnt bleiben, dass das Pausieren im Vergleich zum Riickspiilen zumeist weniger effektiv ist.
Dauer und Frequenz des Pausierens sind zu optimieren, um keine unnétige Verldngerung des
Filtrations-Prozesses hervorzurufen. (Wang et al. 2014)
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2 Material und Methoden

2.1 Mikroorgansimen

2.1.1 Mikroalgen Spezies

Chlorella vulgaris

Fiir die Experimente der vorliegenden Arbeit wurden drei verschiedene Stimme der Griinalge
Chlorella vulgaris eingesetzt.

Die Griinalge C. vulgaris SAG 211-12 (Abbildung 2-1; Gruppe Chlorophyta, Gattung Trebou-
xiophyceae) stammt aus der Sammlung von Algenkulturen der Universitit Gottingen (Experi-
mental Phycology and Culture Collection of Algae at the University of Goettingen (EPSAG)
2023). Sie fand fiir verschiedene Kultivierungs- sowie Filtrationsexperimente im Labormalfistab
Einsatz (Kapitel 3.3.1, Kapitel 3.4.1 und Kapitel 5.2.1) und wurde hauptsédchlich in einem 2 L
Photobioreaktor (Kapitel 2.5) kultiviert.

B

Abbildung 2-1: Mikroskopische Aufnahmen der Griinalge Chlorella vulgaris SAG 211-12 in verschiedenen Mafsti-
ben. Quelle: eigene Aufhahmen.

Der Produktionsstamm Chlorella vulgaris 1996/H 14 Doucha et Livansky, Patent-Nummer
299352 (kurz C. vulgaris H14) (Doucha und Livansky 2012) wurde fiir Filtrationsexperimente
im PilotmaBstab verwendet (Kapitel 3.1.1 und Kapitel 3.2.3). Der Stamm wurde vom Institut fiir
Mikrobiologie des ASCR der Akademie der Wissenschaften, Prag, Tschechische Republik
durch ein ,,Materials Transfer & Evaluation Agreement* zur Verfiigung gestellt. Die Bereitstel-
lung der Biomasse erfolgte durch die axenische Kultivierung in Acetat- und
Tris(hydroxymethyl)aminomethan (TRIS)-freiem TAP-Medium (nach Gorman und Levine
1965 und Hutner et al. 1950, Zusammensetzung siche Tabelle 8-2 im Anhang) in einem ge-
schlossenen 33 L Photobioreaktor (,,Algfine-Reaktor, Abbildung 2-2 A) mit einem Kulturvo-
lumen von 28 L bei pH 7,5, 25 °C, Begasungsrate 1,1 vvm (1 % (v/v) CO,), interner Beleuch-
tung mit Lichtintensitéiten von bis zu 500 pmol-m-s! statt.
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Abbildung 2-2: Algfine-Photobioreaktor mit interner Beleuchtung (A) sowie mikroskopische Aufnahmen der Mikro-
alge C. vulgaris H14 (B). Quelle: Institutsinterne Aufnahmen.

Der Stamm Chlorella vulgaris R-117 (CCALA 1107, Stammsammlung autotropher Organis-
men des Instituts fiir Botanik Ttfebon, Tschechische Republik) wurde nicht-axenisch in anorga-
nischem Medium im Juli 2020 im Centre Algatech des Instituts fiir Mikrobiologie der Tschechi-
schen Akademie der Wissenschaften in Tiebon, Tschechische Republik in einer Diinnschicht-
Kaskade im AuBenbereich (Kulturvolumen 650 L, pH 8,0 + 0,2; siche Abbildung 2-3) kultiviert
(Masojidek et al. 2011). Die Algenbiomasse wurde fiir Filtrationsexperimente in Kapitel 2.7.3
und Kapitel 3.1.1 eingesetzt.

Abbildung 2-3: Diinnschicht-Kaskade zur Mikroalgenkultivierung der Griinalge Chlorella vulgaris R-117. Die
Kultivierung erfolgte im Centre Algatech des Instituts fiir Mikrobiologie der Tschechischen Akade-
mie der Wissenschaften in Ttebon, Tschechische Republik. Quelle: InoWeb 2023 (Bild A) sowie ei-
gene Aufnahmen (Bild B-D).

2.1.2 Bickerhefe

Als Modellsubstanz fiir Filtrationsexperimente diente die kommerziell erhiltliche Backerhefe
Saccharomyces cerevisiae (S. cerevisiae) (Deutsche Hefewerke GmbH (DHW), Vital Gold), mit
einem Zelldurchmesser zwischen 5 - 10 pm. Fiir die Hefewiirfel (42 g) wurde ein durchschnitt-
licher Trockenmassegehalt von 27 % ermittelt. Die erforderliche Biotrockenmassekonzentration
einer Hefesuspension wurde durch Auflosen einer definierten Menge an Hefewiirfel in einem
entsprechenden Medium (Kulturmedium oder Puffer, Herstellung siehe Kapitel 2.2) erreicht.
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2.2 Medien und Puffer

Einen Uberblick der in den Experimenten der vorliegenden Arbeit eingesetzten Biomassekon-
zentrationen und Medien gibt Tabelle 2-1:

Tabelle 2-1: Uberblick der Filtrationsexperimente mit Saccharomyces cerevisiae.

Expe.riment . Biotrockenmasse-Konzentration Medium
Bezeichnung Referenzkapitel (g'Lh

Kritischer Flux  3.2.3 3,0 und 15,0 Puffer

Riickspiilen 3.3.1 2,5 Bold Basal Medium
Pausieren 332 3,0 Puffer

2.2 Medien und Puffer

Die Qualitdt der eingesetzten Chemikalien wird laut Herstellern als analysenrein angegeben.
Eine ausfiihrliche Liste der verwendeten Chemikalien sowie deren Hersteller ist im Anhang
(Tabelle 8-7) zu finden. Fiir die eingesetzten Medien und Puffer wurde ausschlieBlich Reinst-
wasser (Widerstand > 16 MQ bei Raumtemperatur (RT)) eingesetzt. Nach der Einstellung des
gewiinschten pH-Wertes wurden alle Medien fiir 20 min bei 121 °C in einem Laborautoklav
sterilisiert und bis zur Verwendung in einem Kiihlschrank gelagert.

Bold Basal Medium

Als Standard-Kulturmedium fiir Mikroalgen fand das Bold Basal Medium (BB-Medium) nach
Bischoff, H. W. & Bold, H. C. 1963 (modifiziert nach Starr und Zeikus 1993 und Andersen
2009) bei pH 7,5 Einsatz. Die Gehalte der einzelnen Komponenten des Mediums sind in Tabelle
8-1 im Anhang aufgefiihrt.

Modifiziertes BG11-Medium (synthetisches Abwasser)

In Abgleich mit aktueller Literatur wurde das sogenannte Blue Green 11 (BG11) Medium nach
Stanier et al. 1971 als synthetisches Abwasser ausgewihlt und modifiziert. Das so entstandene
mBG11-Medium (modifiziertes BG11-Medium) enthilt keinerlei Kohlenstoffquellen. Zudem
sind die Stickstoff- und Phosphorkonzentrationen zur Bildung von 0,5 g-L"' Biomasse ausgelegt
(Annahmen: Stickstoffgehalt einer Algenzelle 10 %, Phosphorgehalt 2 %). Die Konzentrationen
der einzelnen Komponenten des Mediums sind in Tabelle 8-3 im Anhang aufgefiihrt. Fiir die
Versuche zur Untersuchung der Néahrstoffaufhahme in Abhéngigkeit der Wachstumsrate im
kontinuierlichen Kultivierungsbetrieb (Kapitel 4) wurde das Medium 4-fach konzentriert, so-
dass eine theoretische Biomassekonzentration von 2 g-L™! erreichbar ist.

Sekundires Abwasser: AnMBR Effluent

Bei dem sogenannten AnMBR Effluent handelt es sich um ein in einem anaeroben Membran-
Bioreaktorsystem (AnMBR) der Ben-Gurion-Universitdt in Be’er Scheva, Israel vorbehandel-
tes, reales sekundidres Abwasser. In einem Membranbioreaktor fand eine Reduktion der C-
Quellen eines realen Abwassers einer Lebensmittelfabrik in Israel statt. Fiir den Transport nach
Deutschland wurde das so entstandene sekundidre Abwasser lyophilisiert und als Pulver ver-
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2 Material und Methoden

schickt, welches im Anschluss als Medium zur Algenkultivierung vorbereitet wurde. Hierfuir
wurde das Pulver in Reinstwasser gelost (1 g pro 1 L) und wie folgt supplementiert: Um den
Verlust an Stickstoff wéhrend des Lyophilisierens auszugleichen, wurde die Ziel-
Stickstoffkonzentration von 150 gn'L!' durch die Zugabe von NH4Cl eingestellt. Zudem wurden
eine A5 Mikronéhrstofflosung sowie eine Fe-EDTA-Losung (Zusammensetzung siche Tabelle
8-5 sowie Tabelle 8-6 im Anhang) zugefiigt. Zur Pufferung des pH-Wertes wurde Na,COs
(0,2 g'L") eingesetzt.

Phosphat-gepufferte Salzlosung (PBS)

Die Bickerhefe wurde fiir Filtrationsexperimente in Phosphat-gepufferter Salzlosung (PBS),
einem flir Zellen nicht-toxischem Puffer, gelost (NaCl 8 g-L!, KC10,2 g-L!, KH,PO4 1,44 g-L-
!, Na,HPO4 0,24 g-L!, pH 7,4; nach Sambrook und Russell 2001. Aufgrund des Ionengehalts
der Salzlosung schiitzt PBS die Zellen vor zu hohem osmotischem Druck.

2.3 Stammbhaltung und Kultivierung in
Schiittelkolben

Die notwendigen Arbeiten der Stammhaltung und Schiittelkolbenkultivierung wurden unter
Zuhilfenahme steriler Materialien aseptisch unter einer Sterilwerkbank durchgefiihrt. Die bei-
mpften Kolben wurden anschlieBend in einem Brutschrank auf einem institutsintern modifizier-
ten Schiittler, welcher mit Leuchtdioden ausgestattet wurde, inkubiert. Alle zur Durchfiihrung
bendtigten Materialien und Gerite sind mit den entsprechenden Spezifikationen im Anhang in
Tabelle 8-7 und Tabelle 8-8 aufgelistet.

2.3.1 Stammbhaltung

Die verwendeten Algenkulturen wurden als Fliissigkulturen (Stammbhaltung) in Schiittelkolben
(500 mL Weithalskolben mit Cellulose-Stopfen) kultiviert (pH 7,5, 22 °C, 100 pmol-m?-s!,
100 rpm, passive Begasung). Zur Langzeiterhaltung der Algenbiomasse ohne Uberalterung der
Kultur wurde im Rhythmus von zwei Wochen ein Aliquot der bestehenden Kultur (1-3 mL) in
frisches BB-Medium (200 mL) iiberfiihrt. AuBBerdem diente die Stammhaltung als Inokulum fiir
Kultivierungsexperimente in Schiittelkolben (sieche Kapitel 2.3.2) sowie als Ausgangsmaterial
zur Vorbereitung des Inokulums fiir Kultivierungsversuche im Photobioreaktor (Kapitel 2.5).

2.3.2 Kultivierung in Schiittelkolben

Die Kultivierung in Schiittelkolben fand in der vorliegenden Arbeit fiir folgende Zwecke statt:

Inokulum fiir Kultivierungsversuche im Photobioreaktor

Das Inokulum fiir Kultivierungsexperimente im Photobioreaktor wurde in 500 mL-Weithals-
Erlenmeyerkolben mit Cellulose-Stopfen angesetzt. Hierfiir wurde zu 250 mL Medium (pH 7,5)
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2.4 Analytik

circa 20 mL der Fliissigkultur aus der Stammbhaltung gegeben und fiir 96 h bei 22 °C, 100 rpm,
200 pmol-m™-s™! und passiver Begasung mit Raumluft kultiviert.

Bereitstellung von Mikroalgen-Biomasse fiir Filtrationsexperimente

Um Algenbiomasse fiir Filtrationsexperimente im Mini-Harvester (sieche Kapitel 3.1.2) zu
erzeugen, wurden bewegte, begasbare Weithals-Erlenmeyerkolben (Volumen 1 L) eingesetzt
(siche Abbildung 2-4). Als Inokulum diente die Kultur der Stammhaltung, es wurden circa
40 mL Algensuspension in 600 mL BB-Medium (pH 7,5) resuspensiert. Die Kultivierung fand
bei 22 °C, 100 rpm, 200 pmol-m™-s! und einer Begasungsrate von 0,1 vvm (90 % (v/v) Oa,
10 % (v/v) CO; in Zuluft) fiir 4-6 Tage statt. Um die Bereitstellung einer mdglichst dichten
Algenkultur zu erreichen, wurde die Lichtintensitit nach 48 h auf 400 umol-m™-s™ erh6ht. Vor
dem Einsatz fiir Filtrationsexperimente (Kapitel 3.3.1) wurde die Biomasse beziiglich optischer
Dichte und Biotrockenmasse charakterisiert (siche Kapitel 2.4.2). Bei Bedarf wurde den Schiit-
telkolben unter der Sterilwerkbank aseptisch ein Aliquot zur weiteren Analyse (siche Kapitel
2.4) entnommen, wobei das Probevolumen maximal 10 % des Kolbeninhaltes betrug.

Abbildung 2-4: Begaste Weithals-Erlenmeyerkolben zur Mikroalgenkultivierung auf einem beleuchteten Schiittler.
Quelle: eigene Aufnahmen.

2.4 Analytik

Alle zur Durchfithrung der Analytik benétigten Materialien und Geréte sind mit den entspre-
chenden Spezifikationen im Anhang in Tabelle 8-7 und Tabelle 8-8 aufgelistet.

Zellhaltige Proben aus Schiittelkolben oder Photobioreaktor wurden hinsichtlich einer Vielzahl
von Parametern untersucht, welche im Folgenden beschrieben sind. Ein Aliquot der Proben
wurde direkt zur Quantifizierung der Biomassekonzentration (Kapitel 2.4.2) sowie zur Mikro-
skopie (Kapitel 2.4.4) eingesetzt. Die verbleibende Probe wird zu je 1 mL in Eppendorf Reakti-
onsgefdBen aliquotiert und bei 11.000 rpm fiir 10 min bei 4 °C zentrifugiert. Der Uberstand
wurde vereint und direkt zur Analyse der Medienzusammensetzung (Kapitel 2.4.1) eingesetzt.
Das Zellpellet wird bei -18 °C eingefroren und vor der Bestimmung der makromolekularen
Zusammensetzung (Kapitel 2.4.3) aufgetaut. Jede Zellprobe der vorliegenden Arbeit durchlief
zur Gewiahrleistung der Homogenitét genau einen dieser sogenannten freeze-thaw-Zyklen.

Algenbiomasse aus Kultivierungsexperimenten im Photobioreaktor wurde fiir eine detailreiche-
re Analytik (Kapitel 2.4.3.4 und 2.4.3.5) an ein externes Labor (Bioanalytik Labor des Kompe-
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tenzzentrum Algenbiotechnologie der Hochschule Anhalt) geschickt. Hierfiir wurde ein Aliquot
von ~50 mL Kulturbriihe zentrifugiert (4500 rpm, 4 °C, 30 Min), der Uberstand abgenommen
und das Zellpellet im Anschluss in einem Gefriertrockner getrocknet.

2.4.1 Medienzusammensetzung

2.4.1.1 Reflektometer

Eine schnelle, prozessbegleitende Analyse des Ammonium- (NH4") und Phosphatgehaltes
(PO4*) des Mediums im Laufe einer Mikroalgenkultivierung fand mittels eines sogenannten
Reflektometers inklusive der zugehorigen Teststibchen statt. Hierbei wurde das frischen Medi-
ums sowie der zellfreie Uberstand einer Reaktorprobe nach Zentrifugation nach einer Verdiin-
nung (mind. 1:2 (v/v)) mit Reinstwasser (Widerstand > 16 MQ bei RT) entsprechend der vom
Hersteller angegebenen Vorgehensweise analysiert.

2.4.1.2 Ionenchromatographie

Mittels der lonenaustauschchromatographie (kurz Ionenchromatographie, IC) fand ein Nach-
weis der anorganischen Ionen im Uberstand der zentrifugierten Reaktorproben sowie des fri-
schen Kulturmediums statt. Einsatz fand ein lonenchromatograph mit automatischer Probenvor-
lage (Spezifikationen siehe Tabelle 8-8 im Anhang). Tabelle 2-2 fasst die analysierten lonen,
eingesetzten Séulen sowie die Zusammensetzung der Eluenten der Kationen- sowie der Anio-
nen-Austausch-Chromatographie zusammen. Eine Quantifizierung der Chromatographie-Peaks
fand mit sieben (Kationen) beziehungsweise fiinf (Anionen) Standards bekannter Konzentration
statt. Fiir die Herstellung der Eluenten und Standards sowie zur Verdiinnung der Proben (stan-
dardméBig im Verhéltnis 1:5 (v/v) oder 1:10 (v/v)) wurde Reinstwasser (Widerstand > 16 MQ
bei RT) verwendet.

Tabelle 2-2: Ubersicht der analysierten Ionen, verwendeten Siulen und Zusammensetzung des Eluenten fiir die
Anionen- sowie Kationenaustauschchromatographie.

Anionen Kationen

Analysierte lonen  Phosphat (PO4?), Nitrat (NO5y"), Natrium (Na®), Ammonium (NH4"),
Chlorid (CI'), Sulfat (SO4*) Kalium (K"), Calcium (Ca®") Magne-

sium (Mg*")

Sdulen Metrosep A Supp 4/5 Guard 4.0 Metrosep C 4 150/4.0 (Vorsdule)
(Vorsiule) Metrosep C 4 S-Guard
Metrosep A Supp 5-150/4.0

Eluent 3,2 mM Natriumcarbonat, 1,7 mM Salpetersdure,

1 mM Natriumhydrogencarbonat, 0,7 mM Dipicolinséure
12,5 % (v/v) Acetonitril
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2.4.2 Biomassequantifizierung

2.4.2.1 Biotrockenmasse

Die Biomassekonzentration (in g-L™') wurde als sogenannte Biotrockenmasse (BTM) gravimet-
risch ermittelt, welche die Konzentration in Gramm trockener Biomasse pro L Zellsuspension
wiedergibt. Hierfiir wurde zunichst ein definiertes Volumen Vprobe auf zuvor mit Reinstwasser
gewaschene und mit einer Analysewaage gewogene Glasfaserfilter (0,7 pm) aufgetragen, mit-
tels Unterdrucks filtriert und anschlieBend nochmals mit Reinstwasser gewaschen. Die Filter
wurden folgend fiir 48 h in einem Trockenschrank bei 80 °C getrocknet und nach abkiihlen in
einem Exsikkator (mindestens 2 h) erneut gewogen (Micerrzellen). Die Masse der aufgetragenen
Probe entspricht der Differenz aus miccer+zelien SOWie des Leergewichts des Filters (mieer). Die
Biomassekonzentration kann nach Gleichung (2.1) ermittelt werden. Die Bestimmung erfolgte
in Triplikaten.

_ MjeertZellen - Mieer (2. 1)
CBTM =

VPmbe

2.4.2.2 Optische Dichte

Parallel zur Bestimmung der Biotrockenmasse fand eine Quantifizierung der Biomassekonzent-
ration tiber die optischen Dichte (OD) bei einer Wellenldnge von 750 nm (Algen, OD7s0) bezie-
hungsweise 500 nm (Hefe, ODsgo) mittels eines Spektralphotometers (Spaltbreite 1 nm) statt.
Fiir den Nullabgleich sowie zur Verdiinnung der Proben (ab einer Extinktion von 0,4) diente
Reinstwasser.

2.4.3 Biomassezusammensetzung

2.4.3.1 Gesamtpolysaccharidgehalt

Eine Quantifizierung des Gehaltes an Gesamtpolysacchariden einer Zellprobe fand mittels der
sogenannten Anthron-Methode nach YEMM und WILLIS 1954 statt. Das tricyclische Molekiil
Anthron bildet dabei mit zuvor hydrolysierten Monosacchariden eine Farbreaktion, welche bei
einer Wellenldnge von 625 nm (ODe)s) in einem Spektralphotometer (Spaltbreite 1 nm) nach-
gewiesen werden kann. Mittels einer Kalibriergerade mit Stirke nach Zulkowsky (in Reinstwas-
ser gelost (Widerstand > 16 MQ bei RT), Konzentration von 20 bis 400 mg-L') kann im An-
schluss der Polysaccharidgehalt einer Probe berechnet werden.

Zum Zellaufschluss (exotherm) wurde ein definiertes Volumen an Anthron-Reagenz (800 uL,
1 g'L"" Anthron in konzentrierter Schwefelsdure (> 95 %) auf eine zellhaltige Probe im Eisbad
gegeben. Zuvor wurde das Zellpellett mit Reinstwasser zu einem Volumen von 400 uL resuspe-
diert. Die darauffolgende Inkubation (16 min, 300 rpm, 95 °C) diente der Hydrolyse der zellul-
ren Polysacharide zu Monosacchariden, wodurch die Farbreaktion mit Anthron eingeleitet
wurde. Nach dem Abstoppen der Reaktion durch Abkiihlen im Eisbad wurde letztere durch
Messung der ODss im Photometer (Spaltbreite 1 nm) nachgewiesen und iiber die Kalibrierge-
rade quantifiziert. Fiir jede Probe erfolgte die Messung der Gesamtkohlehydrate im Triplikat.
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2.4.3.2 Proteingehalt

Die Ermittlung des Proteingehaltes einer lysierten Algenzellprobe fand nach (Lowry et al. 1951)
im Triplikat mit dem Nachweisreagenz Folin statt. Dieses reagiert in alkalischer Umgebung mit
Aminen zu einem fluoreszenten Farbstoff, welcher photometrisch bei einer Wellenlénge von
750 nm nachgewiesen werden kann. Mittels einer Kalibriergerade mit Bovinem Serumalbumin
(BSA) (Konzentration von 0 bis 300 mg-L") kann im Anschluss der Proteingehalt einer Probe
berechnet werden.

Der hierfiir notwendige Schritt des Zellaufschluss fand in der Kugelmiihle (10 Min, 30 Hz) statt.
Die gefrorenen Pellets einer zellhaltigen Probe wurden zuvor durch Zugabe von Glaskugeln
(1,5mL, © 0,25-0,5 mm) sowie 450 ul Reinstwasser vorbereitet. Zur Proteinextraktion wurde
folgend 500 uL Lysepuffer (4 % w/v Natriumdodecylsulfat (SDS), 0,12 M TRIS) zugegeben
und im Thermoinkubator fiir 10 Min bei 90 °C ohne Schiitteln inkubiert. AnschlieBend wurden
die Glaskugeln abzentrifugiert, 200 L des Uberstands entnommen und mit Reinstwasser auf
1 mL aufgefiillt. Bei Bedarf fand eine geeignete Verdiinnung der jeweiligen Proben sowie ein
Abzentrifugieren von Zellbruchstiicken (20 °C, 11.000 rpm, 10 Min) statt. Zur Quantifizierung
der Proteinkonzentration wurden 950 pL der zellfreien Losung mit 1 mL Lowry-Reagenz inku-
biert (20 Min, RT, im Dunkeln). Die Losung wurde mit 500 uL Folin-Reagenz erneut inkubiert
(30 Min, RT, im Dunkeln) und anschlieBend die Absorption bei 750 nm in einem Spektralpho-
tometer (Spaltbreite 1 nm) gemessen.

Ein reduzierender Effekt des TRIS auf die Proteinkonzentration konnte aufgrund der ausrei-
chend hohen Probenverdiinnung (> 1:10 (v/v)) ausgeschlossen werden.

2.4.3.3 Pigmentgehalt

Der Gehalt an Chlorophyll a (Chl,), Chlorophyll b (Chly,) sowie Carotinoiden (Carx+c) der Al-
genzellproben wurde spektralphotometrisch im Triplikat quantifiziert. Aufgrund der Lichtemp-
findlichkeit der Pigmente erfolgten alle Arbeiten soweit moglich unter Lichtausschluss.

Die Extraktion der Pigmente aus dem Zellpellet fand durch die Zugabe von Dimethylsulfoxid
(DMSO, 90 % (v/v)) mit anschlieBender Inkubation (20 Min, 45 °C, 600 rpm) in einem Ther-
moschiittler statt. Nach anschlieBender Zentrifugation (10 Min, 11000 rpm, 20 °C) erfolgte die
photometrische Messung der Absorption (Abs) (Spaltbreite 1 nm) des Uberstandes bei 750, 665,
649 und 480 nm. Die Ermittlung der Pigmentkonzentrationen erfolgte iiber die Gleichungen
(2.2) bis (2.4) nach Wellburn 1994. Als Blindkontrolle sowie zur Verdiinnung der Proben bei
Absorptionswerten tiber 0,9 diente DMSO.

Chl, = 12,19 - Absggs - 3,45 - Absgyo (2.2)
Chlb = 21,99 : AbS649 - 5,32 ' AbS665 (23)

1000 - Absgg - 2,14 - Chl, - 70,16 - Chl,

220 24)

Alytc =
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2.4.3.4 Lipidgehalt

Der Gesamtlipidgehalt der Algenzellen wurde gravimetrisch nach einer Extraktion mittels eines
Gemisches aus Chloroform und Methanol (2:1 (v/v)) in einem externen Analyselabor (Bioana-
lytik Labor des Kompetenzzentrum Algenbiotechnologie der Hochschule Anhalt) bestimmt.

2.4.3.5 Elementaranalytik

Fiir die Analyse des Gehaltes an Kohlenstoff (C), Stickstoff (N), Schwefel (S) und Wasserstoff
(H) der Algenzellen wurden 2-4 mg trockene Biomasse in einem Elementaranalysator (Vario
Micro Cube, Elementar, Deutschland; Referenzmessung: Sulfanilamid) in einem externen
Analyselabor (Bioanalytik Labor des Kompetenzzentrum Algenbiotechnologie der Hochschule
Anbhalt) untersucht.

2.4.4 Mikroskopie

Aussehen, Form, GroB3e und Vitalitdat der eingesetzten Mikroorganismen wurde mittels eines
Lichtmikroskops mit dem dazugehorigen Programm (Microscope VIS) bewertet. Zur Dokumen-
tation wurden Fotos mittels einer angeschlossenen Kamera in verschiedenen Maflstiben ange-
fertigt. Die Analyse der ZellgroBe der Mikroskopicaufnahmen fand mittels des lizenzfreien
Bildbearbeitungsprogrammes ImageJ statt.

2.5 Kultivierungssystem BioEngineering

Die Spezifikationen des Photobioreaktorsystems inklusive der Erweiterungen sind im Anhang
in Tabelle 8-9 und Tabelle 8-11 aufgelistet.

2.5.1 Aufbau und Ausstattung des Photobioreaktorsystems

Das fiir Mikroalgen Kultivierungsexperimente im Labormalstab eingesetzte Reaktorsystem ist
ein 2 L Bioreaktor der Firma BioEngineering AG (Modell KLF 2000). Institutsintern wurde ein
aus zwei Halbschalen bestehendes Lichtmodul mit Kollimatorlinsen (6° Abstrahlwinkel) ent-
worfen, welches eine optimale Beleuchtung des gesamten zylindrischen Kulturvolumens erlaubt
(Jacobi et al. 2012).
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Abbildung 2-5: Lichtprofil der Griinalge Chlorella vulgaris im Photobioreaktor Systems BioEngineering entlang des
Reaktordurchmessers fiir verschiedene Biomassekonzentrationen (hier: ¢X). Die grau schraffierte
Fldche représentiert die Rithrwelle des Reaktors. (Trautmann 2018)

Aus vorhergehenden Arbeiten am Institut ist bekannt, dass die zylindrische Geometrie des
Reaktors bei mittleren bis geringen Biomassekonzentrationen (im Bild: ¢X) eine Fokussierung
der eingestrahlten Photonen zur Mitte hin verursacht (Abbildung 2-5), welche die gegenseitige
Abschattung der Zellen nahezu kompensiert. Bei dichten Kulturen (¢X > 2,75 g'L!") kommt es
zu einer vollstindigen Aufnahme der eingestrahlten Photonen bereits nahe des Reaktor-Randes.
(Trautmann 2018). Die homogene Durchmischung im Photobioreaktor sorgt dennoch fiir eine
gleichméBige Lichtversorgung aller vorhandener Zellen.

Der Reaktor selbst besteht aus einem zylindrischen Glaskdrper mit einem Volumen von 2 L
(Arbeitsvolumen 1,58 L), welcher mit einer Boden- sowie einer Deckelplatte aus Edelstahl
verschlossen wird. Zudem ist dieser mit verschiedenen Sensoren zur umfangreichen Online-
Analytik ausgestattet. Der Aufbau des Photobioreaktors ist flexibel an das jeweilige Experiment
anpassbar. Im Folgenden sind die verschiedenen Konfigurationen beschrieben, in welchen das
System fiir die Versuche der vorliegenden Arbeit eingesetzt wurde. Der automatisierte Betrieb
des Reaktors sowie die kontinuierliche Datenaufzeichnung der online gemessenen Parameter
erfolgte liber das am Institut entwickelte Prozessleitsystem BioProCon, welches auf dem grafi-
schen Programmiersystem LabVIEW basiert. Die Kommunikation zwischen BioProCon und
den entsprechenden Geriten erfolgte iiber die speicherprogrammierbare Steuerung SIMATIC
S7-300. Auch BioProCon kann an die jeweiligen experimentellen Aufbauten angepasst werden.
Die Weiterentwicklung der automatischen Regelung zum Betrieb des Algen-Membran-
Photobioreaktors (Kapitel 2.5.4) war Gegenstand dieser Arbeit und ist in Kapitel 3.1.2 im Detail
beschrieben.
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2.5.2 Satzbetrieb

Die Kultivierung im Satzbetrieb (auch Batchbetrieb) stellt den einfachsten Aufbau des Reaktor-
Systems dar (Abbildung 2-6). Die weiteren Konfigurationen, welche in den folgenden Kapiteln
vorgestellt werden, sind lediglich Erweiterungen dieses ,,Grund““-Systems.

Der zylindrische Glaskorper des Photobioreaktors wurde von einem Lichtmodul umschlossen
(Abbildung 2-6 (A)). Eine ideale Durchmischung des Reaktorinhaltes wurde durch einen mo-
torbetriebenen Scheibenblattrithrer (Drehzahl: 250 rpm, Abbildung 2-6 (B)) sowie den Einsatz
eines Strombrechers realisiert. Die Temperierung des Reaktorinhaltes erfolgte automatisiert: Ein
Temperatursensor (Typ Pt100) am Reaktorboden (Abbildung 2-6 (E)) sendete den Ist-Wert an
den Steuerschrank, worauthin durch die jeweilige An-/Abschaltung des Heizstabes bezie-
hungsweise der Kiihlwasser-Zufuhr (Reaktorboden, Abbildung 2-6 (C) und (D)) die gewliinschte
Temperatur eingestellt wurde. Die pH-Wert Messung im Reaktorinhalt erfolgte mittels einer
potentiometrischen Sonde am Reaktordeckel (Abbildung 2-6 (E)), der gewiinschte Sollwert
wurde automatisiert durch das Zu-Pumpen von Stellmittel (Base: 1 M NaOH, Abbildung 2-6
(K)) reguliert. Der sterile Gasaustausch zwischen Stellmittel-Vorratsflasche und Umgebung
wurde durch das Anbringen von PTFE-Sterilfilter (0,2 um Porendurchmesser) ermdglicht. Die
Beleuchtung erfolgte mittels eines Lichtmoduls (Abbildung 2-6 (A)). Die gewiinschte Photo-
nenflussdichte wurde iiber die Stromstéirke eines Netzteils bei konstanter Spannung eingestellt.
Die Kalibration des Lichtmoduls erfolgte mittels eines planaren Lichtsensors. Der Gaseintrag
sowie die -verteilung wurde iiber einen Sparger realisiert, welcher der homogenen Dispersion
der Zuluft im Reaktor dient. Die Zuluft-Zufuhr (95 mL-min™!, CO,-Anteil 5 % (v/v)) am Reak-
tordeckel wurde tiber Massflowcontroler (MFC) geregelt und vor dem Eindringen in den Reak-
tor befeuchtet. Eine Kalibration der MFCs fand vor jedem Experiment mithilfe eines Seifenbla-
sen-Durchflussmessers statt. Die Abluft wurde am Kopf des Reaktors abgenommen und dessen
Zusammensetzung nach dem Passieren einer Abgasfalle mittels eines Maihak-Systems auf den
Gehalt an Sauerstoff und Kohlenstoffdioxid circa alle 60 min analysiert. Zudem wurde der
Sauerstoffpartialdruck (pO-) des Reaktorinhaltes von einer Sonde am Deckel (Abbildung 2-6 A
(E)) gemessen. Eine online Quantifizierung der Biomassekonzentration (optische Dichte) er-
folgte durch eine Sonde am Reaktorboden (Abbildung 2-6 (E)) nach externer Kalibration (Mes-
sung der BTM, siehe Kapitel 2.4.2.1). Das Messsystem bestand aus einer Lichtquelle sowie
einem Detektor, welche die optische Dichte im Kulturmedium bei verschiedenen Wellenldngen
misst. Das Probenahmesystem (Glasfldschchen) am Reaktorboden (Abbildung 2-6 (N)) erlaubte
die sterile Entnahme eines Reaktor-Aliquots zur offline Analytik. Die Verarbeitung der Reak-
torproben ist in Kapitel 2.4 beschrieben.
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Abbildung 2-6: Schema des Photobioreaktor Systems BioEngineering, welches fiir Kultivierungsexperimente im
Labormafstab eingesetzt wurde. Der gezeigte Aufbau erlaubt eine Kultivierung im Satz-Betrieb.
Quellen: Eigene Zeichnung.

Eine Satzkultivierung von Chlorella vulgaris SAG211-12 in Bold Basal Medium (Kapitel 0)
fand bei pH 7,5, 25 °C und einer Lichtintensitit von 300 pmol-m?-s™ (24 h Licht) statt. Die
erzeugte Biomasse war Ausgangsmaterial fiir die Untersuchung des Einflusses der Wachstums-
phase der Mikroalgen auf das Membran-Fouling in Kapitel 3.4.1.

2.5.3 Kontinuierliche Kultivierung

Grundlage fiir die kontinuierliche Kultivierung im BioEngineering-System ist der im vorherge-
henden Abschnitt beschriebene Aufbau zur Satzkultivierung, welcher an dieser Stelle nicht noch
einmal wiederholt wird. Das PBR-System wurde lediglich erweitert, es fanden keine reduzie-
renden Verdnderungen statt. Sofern nicht explizit anders deklariert, wurden die Kultivierungs-
bedingungen beziiglich Riihrerdrehzahl, pH-Wert und Stellmittel sowie Begasungsrate und
Gaszusammensetzungen libernommen. Zur Realisierung von kontinuierlichen Kultivierungen
wurden Vorratsbehélter fiir den Zufluss frischen Mediums in bzw. den Abfluss von Kulturbriihe
aus dem PBR iiber Peristaltikpumpen an den Reaktor gekoppelt (Abbildung 2-7 (K) und (L)).
Die Ermittlung der ein- und austretenden Volumenstrome erfolgte per Wagung. Alle Kultivie-
rungen wurden bei konstantem Reaktorvolumen durchgefiihrt, wobei eine konstante Verdiin-
nungsrate D fiir jedes Experiment vorgegeben wurde.
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Abbildung 2-7: Photobioreaktor System BioEngineering, welches fiir Kultivierungsexperimente im Labormalstab
eingesetzt wurde. Obiger Aufbau erlaubt eine Kultivierung im kontinuierlichen Betrieb. (A) Schema-
tischer Aufbau, (B) Fotografie. Quellen: Eigene Aufnahme und Zeichnung.

Die kontinuierliche Kultivierung von Chlorella vulgaris SAG211-12 fand in modifiziertem
BG11-Medium (Kapitel 0) bei pH 7,5, 25 °C und 350 umol-m?-s”! bei einem Hell/Dunkel-
Regime von 16 h Licht/8 h Dunkelheit statt. Die vorgegebenen Verdiinnungsraten wéahrend der
Lichtperioden Dr,e deckten den Bereich zwischen D= 0,0 d! und D = 1,0 d"! in 0,1 d'-Schritten
ab. Die Verdiinnungsrate Dnache der jeweiligen Dunkelphase betrug 0,1-Drae. Der experimentelle
Aufbau diente der Optimierung der Nahrstoffaufnahme bei kontinuierlichen Mikroalgenkulti-

47



2 Material und Methoden

vierungen mit Tag/Nacht-Zyklen und variablen Durchflussraten, sieche Kapitel 4.1. Der kontinu-
ierlichen Kultivierung ging eine Satzphase voraus. Nach dem Erreichen der stationdren Phase
der Wachstumskurve (csm ~ konstant fiir zwei Tage), wurde der Reaktor beprobt und als Durch-
flussrate Dra = 0,0 d!' definiert. Im Anschluss wurde der kontinuierliche Betrieb gestartet. Die
kontinuierliche Kultivierung bei einer spezifischen Durchflussrate fand fiir mindestens eine
Woche bei konstanten Parametern (Lichtintensitit und -regime, pH, Temperatur, Begasungsrate
und Gaszusammensetzung, Medienzusammensetzung) statt, wobei die Prozessparameter pO»,
optische Dichte und Abgaszusammensetzung auf ihre Konstanz und Reproduzierbarkeit hin
iiberpriift wurden. Wurde ein Gleichgewichtszustand erreicht, erfolgte die Probenahme von
insgesamt sechs Aliquoten. Die Beprobung des Reaktors erfolgte nach einem festgelegten
Zeitschema: Jeweils (0) 0,5 h vor, (1) 0,5 h nach, (2) 2 h nach, (3) 4 h nach, (4) 6 h nach und (5)
7,5 h nach Beginn der Nachtphase. Im Anschluss an die Probenahme wurde die Durchflussrate
jeweils um 0,1 d'! erhéht.

Im Anschluss an den beschriebenen Versuchsablauf wurde eine weitere kontinuierlichen Kulti-
vierung bei einer Durchflussrate Dyen von 0,4 d' durchgefiihrt, wobei die Lichtintensitéit bei
ansonsten gleichen auf 1050 pmol-m?'s™! erhéht wurde, um eine Lichtlimitierung der Mikroal-
genzellen auszuschlieBen. Zu Beginn der Nachtphase erfolgt zudem die Zugabe von 50 mL
einer Ammoniumstickstoff-Stocklésung einer Konzentration von cx =5 g-L™! wodurch eine N-
Konzentration cnpsr von ~200 mg L' im Reaktor herrschte.

2.5.4 Algen Membran-Photobioreaktor

Eine Erweiterung des beschriebenen Photobioreaktor-Systems aus Abbildung 2-7 zur kontinu-
ierlichen Mikroalgenkultivierung um eine externe Filtrationseinheit (Mini-Harvester) resultiert
in einem sogenannten Membran-Photobioreaktor (MPBR, siehe Abbildung 2-8). Der aus dem
Reaktor austretende Volumenstrom wurde nicht in einem Vorratsgefal gesammelt, sondern in
den Mini-Harvester (Abbildung 2-8 (L)) eingebracht. Entlang der Membran fand die fest-fliissig
Trennung statt, der zellfreie Permeat-Volumenstrom (Abbildung 2-8 (O)) wurde mittels Wa-
gung quantifiziert. Die aufkonzentrierte Algensuspension (Retentat) konnte in den PBR zuriick-
gefiihrt und/oder in einem separaten Gefdfl (Abbildung 2-8 (P)) als Ernte gesammelt und via
Wigung quantifiziert werden. Der Aufbau ermoglichte dementsprechend einen kontinuierlichen
Betrieb mit und ohne Zellriickfiihrung. Aus praktischen Griinden fand fiir den Aufbau als
MPBR eine Mehrkanalpumpe Einsatz, welche das in den PBR zugefiihrte Medium, den Mini-
Harvester Zufluss aus dem PBR, den Riickfluss von Mini-Harvester in den PBR sowie das
Retentat transportierte. Die Konzeption des Mini-Harvesters war Gegenstand der vorliegenden
Arbeit, simtliche Gerate-Spezifikationen, Betriebsweisen und Funktionen sind im Folgenden in
Kapitel 3.1.2 detailliert erléutert.

Die kontinuierliche Kultivierung im MPBR von Chlorella vulgaris SAG211-12 mit Zellriick-
fiihrung fand in modifiziertem BG11-Medium (Kapitel 2.2) bei pH 7,5, 25 °C und 350 pmol-m
2.s'! bei kontinuierlicher Beleuchtung (Versuchsreihe 1) bzw. einem Hell/Dunkel-Regime von
16 h Licht/8 h Dunkelheit (Versuchsreihe II) statt. Tabelle 2-3 fasst die angewandten Parameter
der drei durchgefiihrten Versuchsreihen zusammen. Der experimentelle Aufbau diente der
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Untersuchung der makromolekularen Biomassezusammensetzung sowie Néhrstoffautnahme bei
Zellriickfithrung (Kapitel 5.2.1).

Tabelle 2-3: Parameter (Verdiinnungsrate und Riickfiihrverhiltnis) der drei Versuchsreihen unter Einsatz des MPBR-
Systems. Fiir die Versuche wurde Chlorella vulgaris SAG 211-12 in mBG11-Medium bei pH 7.5,
25 °C, 350 pmol-m-s”! mit und ohne Hell/Dunkel-Regime (16 h:8 h) kontinuierlich kultiviert.

Membran-
Versuchs- . . Duen Dpunkel .y
reihe Lichtregime in d-! in d-! VHell VDunkel ﬂac;llf in
Permanente 0,4
I Beleuchtung 0.5 - 1,4 -- 0,001772
16 h Hell 0,0 3,0
11 1,0 1,0 0,00686
8 h Dunkel 3,0 3,0
it 16 h Hell 0.3 03 1,0 0001772
8 h Dunkel ’ ’ N ’ ’

Aufgrund der hohen Leistungsfihigkeit der Membran sowie der Ausstattung des MPBR-
Systems musste zur Realisierung geringer Filtrat-Fluxe eine Reduzierung der Membranflache
durch ein Kiirzen der Membranfasern erfolgen. Insgesamt standen drei Faserhalter zur Verfii-
gung, welche verschiedene Flux-Bereiche abdeckten (siche Abschnitt 8.3.4).
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Abbildung 2-8: Membran-Photobioreaktor System BioEngineering mit externer Filtrationseinheit Mini-Harvester.
welches fiir Kultivierungsexperimente im LabormaBstab eingesetzt wurde. Obiger Aufbau erlaubt ei-
ne Kultivierung im kontinuierlichen Betrieb mit Zellriickfiihrung. (A) Schematischer Aufbau, (B) Fo-

tografie. Quellen: Eigene Aufnahme und Zeichnung.
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2.6 Berechnungen

2.6 Berechnungen

2.6.1 Biomasse Zusammensetzung

Die in Kapitel 2.4.3 beschriebenen Analysemethoden liefern als Ergebnis die Konzentration des
jeweiligen Makromolekiils (Proteine, Kohlehydrate, Pigmente gemessen als Chlorophyll) in der
Einheit g'L!, welche im eingesetzten Reaktionsgefd3 messbar war. Unter Beriicksichtigung der
Biomassekonzentration cgm kann der Gehalt qum eines Makromolekiils Mm nach Gleichung
(2.5) bestimmt werden. Dabei entspricht cmm der Konzentration des jeweiligen Makromolekiils
Mm.
c
It = 25)
BM

Der Gehalt an Nukleinséduren wird als 10 % des gemessenen Proteingehaltes angenommen
(Gleichung (2.6)).

=10%- Aprotein (26)

qNukleinséiuren

Die Gehalte aller genannten Makromolekiile der Biotrockenmasse addieren sich aufgrund der
Messungenauigkeiten der einzelnen Analysemethoden zu einem Wert von ~1,10. Die gemesse-
nen Anteile wurden daher einer Normierung zu einer Summe von 1 unterzogen und die so
erzeugten, umgerechneten Werte (qmmprmper) zur Auswertung der Kultivierungsexperimente
abgebildet.

Der kumulative Gehalt sonstiger Zellkomponenten (Residuum) kann geméaB3 Gleichung (2.7)
bestimmt werden:

qResiduum,BTM,ber = 1’00 - qProtein,BTM,ber - qKohlehydrat,BTM,ber - qPigmem,BTM,ber - qNukleinséiuren,BTM,ber (27)

Das Residuum der Biotrockenmasse qresiduum,BT™,ber kann der Lipidfraktion quipiasrm,ber Zugeord-
net werden.

Zur Auswertung einiger Kultivierungsdaten wurde zudem das Konzept der sogenannten aktiven
Biomasse (ABM) angewandt. Darunter wird die Zelle ohne die von ihr gebildeten Speicherstof-
fe Starke und Lipide verstanden. Dementsprechend besteht die aktive Algenzelle aus Proteinen,
Nukleinséuren, Pigmenten und funktionellen Kohlehydraten und Lipiden. In Abschnitt 4.1.2
werden das Konzept im Detail vorgestellt und die entsprechenden Berechnungen erldutert.
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2.6.2 Evaluation kontinuierlicher Kultivierungsexperimente

2.6.2.1 Produktivitit

Die Produktivitit Pr in mg-L'-d"! einer Komponente K (der Biomasse bezichungsweise eines
makromolekularen Zellbestandteils (Protein, Kohlehydrat, Pigment)) wéhrend einer Kultivie-
rung wurde nach Gleichung (2.8) mittels der jeweiligen (intrazelluldren) Konzentration ¢ der zu
bestimmenden Komponente sowie der eingesetzten Durchflussrate D bestimmt.

PrK =CK - D (28)

2.6.2.2 Lichtverfiigbarkeit

Der Reaktor wurde in allen Experimenten der vorliegenden Arbeit mit einer schwarzen Hiille
bedeckt, um den Einfluss von natiirlichem Tageslicht auf die Kultivierung zu minimieren.
Zudem wurde dadurch davon ausgegangen, dass alle eingestrahlten Photonen aufgenommen
wurden. Die spezifische Photonen-Absorptionsrate (in pmolpy-ggm's™) mittels der an der In-
nenwand des Glaszylinders gemessenen Lichtintensitdt Iy, der beleuchteten Oberfliche A, dem
Kulturvolumen Viediumpsr sowie der im Reaktor vorhandenen Biomassekonzentration cpm
bestimmt.

IPh,abs .
™% VMediumPBR * CBM

2.6.2.3 Nahrstoffbilanz in Medium und Zelle

Zur Bilanzierung der Néhrstoffe (Allgemein: Index E fiir Element) in Kulturmedium und Al-
genzelle lag der Fokus der vorliegenden Arbeit auf den beiden Elementen Stickstoff (N) und
Phosphor (P). Folgende GroBen zur Beurteilung der Experimente wurden definiert:

Ndahrstoffbereitstellung Sg
SE = CE Medium * D (2.10)

Die pro Zeiteinheit in den Reaktor eingebrachte Menge an im Medium geldsten Substraten (Sg
in mgg-L!-d") ergibt sich als Produkt aus Medienkonzentration und Durchflussrate.

Néhrstoffaufnahme Ug

Ug= (CE,Medium - CE,residual) ‘D (2.11)

Aus der Differenz aus der Substrat-Konzentration im frischen Medium sowie im Reaktor-
Ausfluss (Ck resiqual) Wurde die Nihrstoffaufnahme pro Zeiteinheit in mgg-L'-d"! bestimmt.
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Ndhrstoffaufnahmerate rg

Die spezifische Rate rg in mgg-mgpm-d?, mit welcher Néhrstoffe in die Zelle aufgenommen
werden, wird nach Gleichung (2.12) iiber den Quotient aus Nahrstoffaufnahme und Biomasse-
konzentration bestimmt.

Ug

g = — (2.12)
CBM

Ndahrstoffgehalt in der Zelle qr

Der Nahrstoffgehalt der Zelle kann aus der Menge an aus dem Medium aufgenommenem N
beziehungsweise P ermittelt werden. Hierfiir wurde rg durch die jeweilige Verdiinnungsrate D
geteilt.

Ig
qp = D (2.13)

Unter der Annahme, dass der gesamte in der Zelle verfiigbare Stickstoff entweder in Form von
Proteinen, Pigmenten (gemessen als Chlorophyll) oder Nukleinséduren gebunden vorliegt, konn-
te der intrazelluldre N-Gehalt qnm aus den Gehalten der Makromolekiile (qvm) bestimmt wer-

den. Hierbei wurden zudem die N-Anteile im jeweiligen Makromolekiil (qnmm, Tabelle 2-4)
miteinbezogen.

nyin ~ ©BM T Ovim © INovim (2.14)

Tabelle 2-4: Literaturwerte (inklusive Literaturquellen) fiir Stickstoff-Gehalte in Proteinen, Pigmenten und Nuklein-
sduren aus Mikroalgen. Die Werte fanden fiir die Berechnung des theoretischen N-Gehaltes einer
Chlorella vulgaris Zelle Einsatz.

Makromolekiil qN,Mm Quelle

Proteine 0,166 Safi et al. 2014
Pigmente (Chl) 0,063 Geider und La Roche 2002
Nukleinsduren 0,155 Geider und La Roche 2002
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2.7 Filtrationsexperimente

Konzept, Autbau, Funktionen und Spezifikationen der Filtrationsanlagen Harvester und Mini-
Harvester, welche fiir die Filtrationsexperimente der vorliegenden Arbeit eingesetzt wurden,
sind in Kapitel 3 im Detail beschrieben. An dieser Stelle sind lediglich allgemeingiiltige Metho-
den und Berechnungen dargestellt, welche unabhéngig der eingesetzten Filtrationsanlage gelten.

2.7.1 Bestimmung des Filtrat-Flux

Die Filtrationsanlage Harvester wurde fiir den automatisierten Einsatz im Pilotmalistab konzi-
piert und daher mit einer Vielzahl an Sensoren ausgestattet. Alle in die Anlage ein- und austre-
tenden Volumenstrome wurden mittels dreier Durchflussmesser online quantifiziert.

Im Gegensatz dazu werden diese am Mini-Harvester mittels Wagung ermittelt. Im Falle des
Filtrat-Flux werden hierfiir die Menge an Filtrat (Am) innerhalb einer definierten Zeitintervalls
At dividiert und unter Einbeziehung der temperaturabhidngigen Dichte von Wasser p(T) ((VDI-
Gesellschaft Verfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen 2013)) in einen Filtratvolumen-
strom umgerechnet (Gleichung (2.15)). In der vorliegenden Arbeit wurde zur Auswertung der
experimentellen Daten ein Zeitintervall von At = 60 s festgelegt.

J __Am 2.15
Filtrat - At . p(T) ( . )
2.7.2 Membranwiderstand und -permeabilitit
Der Wasser-Flux Jw durch eine saubere Membran kann beschrieben werden als:
Triebkraft
Flux = (2.16)

dynamische Viskositét p. - Membranwiderstand Ry

Die Triebkraft der Filtration der in der vorliegenden Arbeit eingesetzten Membranfiltrationsan-
lagen (Harvester und Mini-Harvester, siehe Kapitel 3) ist der sogenannte Transmembrandruck
(TMP).

Vor jedem Filtrationsexperiment wurde die verwendete Membran zunichst durch Filtration von
vollentsalztem Wasser (VE-Wasser) bei konstantem Permeat-Flux fiir 45 Min konditioniert. Der
Wasser-Flux (Jw in L-m™2-h") durch die saubere Membran wurde im Anschluss fiir mindestens
15 Min gemessen, ebenso wurde der dafiir bendtigte TMP (in mbar) aufgezeichnet. Der Memb-
ranwiderstand konnte so nach Gleichung (2.17) unter Beriicksichtigung der temperaturabhingi-
gen dynamischen Viskositit von Wasser (ur in Pa‘s) berechnet werden.

TMP
Ry = (2.17)
Jw - Mt
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Die sogenannte Membranpermeabilitit (kurz Permeabilitdt Pey) beschreibt den Permeat-Flux J,
welcher pro m? Membranfliche und Triebkraft (TMP) durch die Membran fliet (Gleichung
Fehler! Verweisquelle konnte nicht gefunden werden.) in der Einheit L-m™-h"!-bar.

J

2.7.3 Kritischer Flux

Der kritische Fluss wurde 1995 von Field et al. definiert ((Field et al. 1995)), als Grenzwert
eines Permeat-Flux — des sogenannten kritischen Flux J., unterhalb dessen kein Fouling auftritt.
Bis heute wurden weitere Unterteilungen (z. B. starke/schwache Form des kritischen Flusses)
klassifiziert (Le Clech et al. 2003), welche allerdings im Zuge dieser Arbeit nicht néher unter-
schieden werden. Unter dem Begriff "kritischer Flux" wird an dieser Stelle also der maximale
Permeat-Flux verstanden, oberhalb dessen bei einer Filtration mit konstantem Transmembrand-
ruck ein messbarer Druckanstieg auftritt. In der Literatur sind verschiedene Methoden zur
Ermittlung des kritischen Flux beschrieben (Bacchin P., Aimar P., Field R. W. 2006). Fiir die
Experimente der vorliegenden Arbeit wurden zwei Methoden angewandt (modifizierte Flux-
Step-Methode (engl.. Modified-Flux-Step, kurz MFS) sowie verbesserte Flux-Step-Methode
(engl.: Improved-Flux-Step, kurz IFS)), welche auf der sogenannten Flux-Schritt Methode
(engl.: Flux-Step) basieren. Dabei wird eine partikelbeladene Suspension filtriert, wobei der
Permeat-Flux in konsekutiven, konstanten Schritten erhoht wird, bis ein Anstieg des zur Auf-
rechterhaltung des konstanten Flux notwendigen Transmembrandrucks messbar wird
(dTMP/dt). Ab einer zuvor festgelegten Grenze der Druckerhéhung ist der kritische Flux J.
erreicht. Der Vorteil der MFS- und IFS-Verfahren im Vergleich zur klassischen Flux-Step
Methode beruht auf einer Reduktion der Fouling-Phdnomene eines vorangegangenen Flux-
Schrittes, wodurch J. von der Anzahl an vorhergehenden Flux-Schritten unabhingig bestimmt
und damit exakter wird. Prinzipiell unterscheiden sich beide Vorgehensweisen im zeitlichen
Aufwand sowie dem Informationsgehalt der erzeugten Daten.

Diez et al. beschrieben im Jahr 2014 die modifizierte Flux-Schritt Methode (Diez et al. 2014).
Zur Reduktion von reversiblen Fouling-Einfliissen eines vorangegangenen Flux-Schrittes wird
Riickspiilen zwischen den einzelnen Schritten angewandt. Diese Mafinahme fiihrt zur Ablosung
von an der Membran angelagerten Partikeln sowie deren Riickdiffusion in die umgebende
Phase. Im Vergleich der TMP-Zeit-Profile der FS- sowie MFS-Methode (Abbildung 2-9) geht
die verbesserte Reproduzierbarkeit zwischen auf- und absteigendem Ast durch die Entfernung
des reversiblen Foulings der MFS-Methode deutlich hervor.
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Abbildung 2-9: TMP-Zeit Profile der (A) FS-Methode und (B) MFS-Methode eines moderat gefoulten Membranmo-
duls eines Membran-Bioreaktors. (Feststoffgehalt = 6,39 g-L') Quelle: Diez et al. 2014.

Die verbesserte Flux-Schritt Methode wurde von van der Marel et al. 2009 vorgestellt. Auch bei
dieser Methode wird der Einfluss des Foulings eines vorangegangenen Flux-Schrittes auf den
néchsten Schritt minimiert: Hierflir wird zwischen zwei Flux-Schritten mit einem sogenannten
hohen Flux (engl.: high Flux, Ju) ein unterkritischer, niedriger Flux (engl.: low Flux, Ji) einge-
stellt (Abbildung 2-10). Im auf einen Ju folgenden Ji-Intervall kann eine Riickdiffusion der an
der Membran angelagerten Partikel stattfinden, welche ggf. durch Beliiftung unterstiitzt wird.
Dadurch wird der Einfluss des reversiblen Foulings des vorangegangenen Flux-Schritts auf den
nachfolgenden reduziert. Die IFS-Methode erlaubt neben der Bestimmung der Lage des kriti-
schen Flux (iiber Jy-Intervalle) eine Quantifizierung des irreversiblen Foulings iiber die Ent-
wicklung des sich einstellenden TMPs wiéhrend der Intervalle mit niedrigem Flux Ji, welches
durch Anlegen von Ji nicht entfernt wird (Abbildung 2-10).

Improved flux-step method

=
o™ _
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3 =
L

TMR
N\

Time (h)

Abbildung 2-10: Schematisches Permeat-Flux- sowie TMP-Zeit Profil der IFS-Methode. Quelle: van der Marel et al.
2009.

Fiir die Ermittlung des kritischen Flux beeinflussen der Start-Flux sowie die gewéhlte Schritt-
Hohe die exakte Lage des ermittelten Wertes von J¢, und sind daher stets anzugeben. Werden
lebende Mikroorganismen Kulturen eingesetzt, sollten die Zellen moglichst geringem Stress
(Versuchsdauer, mechanischer Stress durch Pumpen, etc.) ausgesetzt werden. Da die Versuchs-
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dauer der IFS-Methode sehr hoch ist, wurde fiir bestimmte Ansitze die wesentlich zeiteffizien-
tere MFS-Methode angewandt. Tabelle 2-5 fasst die wesentlichen Informationen aller Ver-
suchsansétze der vorliegenden Arbeit zur Bestimmung des kritischen Flux zusammen.

Fiir beide Methoden wurde in jedem Schritt-Intervall der konstante Flux fiir einen Zeitraum von
10 Min eingestellt und der sich einstellende Tansmembrandruck (TMP) im zeitlichen Verlauf
aufgezeichnet. Zur Auswertung jedes Intervalls wurde der Druckanstieg (dTMP/dt) jedes Flux-
Schrittes iiber eine lineare Regression ermittelt. Ein kritischer TMP-Anstieg von 10 Pa-min’!
wurde analog zu van der Marel et al. 2009 gewéhlt.

Tabelle 2-5: Start-Fliisse und Flux-Schritt Héhen der kritischer Flux Experimente verschiedener Mikroorganismen
Spezies und Beliiftungsraten der Membranfasern.

Mikroorganismus Start-Flux Flux-Schritt
Jstart Hohe Methode
in L-m?-h’!

S. cerevisiae 9,16 2,30 (0,00 und 1,25 vvm) IFS
13,75 2,30 (2,50 vvm)

C. vulgaris SAG 211-12 10,30 1,16 (BTM 1,0 g'L'h) IFS
13,70 2,30 (BTM 0,8 g'L)

C. vulgaris R-117 9,16 0,90 (alle BTMs) MFS

2.7.4 Evaluation von Filtrationsprozessen

2.7.4.1 Filtrationswiderstand

Die Filtration von partikelbeladenen Suspensionen fiihrt zu einer Erhohung des Filtrationswi-
derstandes, bedingt durch Fouling-Effekte. Der gesamte Filtrationswiderstand Rge, welcher vom
Permeat iiberwunden werden muss, kann mit dem Darcy'schen Gesetz (Gleichung (2.19))
berechnet werden (Field et al. 1995; Kanchanatip et al. 2016).

J= TMP 2.19
Rges'“T ( )

Nach dem Widerstand-in-Reihe Modell (engl.: Resistance-in-Series) wird gemaf3 Gleichung
(2.20) Rges als die Summe aus Ry (Widerstand der sauberen Membran, Gleichung (2.17)) und
Rrouling (der durch Fouling-Effekte verursachte Widerstand) definiert. Rrouling Wiederum setzt
sich zusammen aus dem reversiblen Fouling Widerstand (Ryeversivel) SOWie dem irreversiblen
Fouling Widerstand (Riseversibel)-

Rges = RM + RFouling = RM + Rreversibel + Rirreversibel (2-20)

Entsprechend der in der vorliegenden Arbeit gewédhlten Definition kann irreversibles Fouling
nicht durch MaBnahmen wie Riickspiilen von der Membran entfernt werden, wohingegen rever-
sible Fouling-Effekte dadurch reduziert beziehungsweise entfernt werden (siche Abbildung
2-11). (Massé et al. 2015; Rezakazemi et al. 2018)
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Abbildung 2-11: Definition des Fouling-Widerstandes (Rrouling) wihrend der Membranfiltration partikelbeladener
Suspensionen. Rrouling ergibt sich als Summe aus reversiblem (Rreversivel) und irreversiblem Fouling-
Widerstand (Rirreversivel). Quelle: modifiziert nach Massé et al. 2015.

2.7.4.2 Bewertungskriterien Filtrationsprozess

Zur Evaluation eines Filtrations-Prozesses wurden ein volumetrischer Reduktionsfaktor (VRF)
sowie ein Konzentrationsfaktor (CF) gemil3 den Gleichungen (2.21) sowie (2.22) definiert.
Hierfiir werden das Ausgangs- (Vo) sowie Endvolumen (V) beziehungsweise die Biomassekon-
zentrationen zu Beginn (co) sowie am Ende (cr) eingesetzt. (Zhang et al. 2010)

Vo
VRF = -2 221
v (221)
C
CF= — (2.22)
Co

Zur Beurteilung der Qualitdt des von der Membran erzeugten Permeats wurde die sogenannte
Ernteeffizienz neme nach Gleichung (2.23) iiber die optische Dichte (OD) der Ausgangssuspen-
sion (Feed) sowie des Permeats bestimmt. Diese gibt an, welcher Anteil der Biomasse die
Membran passiert und damit im Permeat wiederzufinden ist. Ein Wert von 100 % bedeutet
dabei eine vollstandige Riickhaltung aller Feststoffpartikel durch die Membran.

_ ODFeed - ODPermeat
rlEmte ODFee d

(2.23)
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2.7 Filtrationsexperimente

2.7.4.3 Bewertungskriterien Fouling-Kontrolle
Riickspiilen

Zur Bewertung der Wirksamkeit des Riickspiilens zur Reduktion von Membran-Fouling wird
die Riickspiileffizienz (RS-Effizienz) nrs eingesetzt und gemélB Gleichung (2.24) berechnet und
in % angegeben. (Vera et al. 2015; Viruela et al. 2018) Hierfiir wurden der Membranwiderstand
Rges am Anfang (0) und Ende (f) zweier konsekutiver Filtrationszyklen (n-1) und n sowie der
Widerstand der sauberen Membran Ry eingesetzt (siche Abbildung 2-12).

Rges,f - Rges,O

Nrs = —Rges,f R, (2.24)

Die Riickspiileffizienz des Zyklus (n-1)-n entspricht der Effizienz des Riickspiilvorganges
zwischen den Zyklen n sowie (n-1).

Riickspiilen
Zyklus (n-1) l Zyklus (n)

ges

ges.fn-1 -

| Reversibles
Fouling

Riickspiil-

effizienz - .
(es) Irreversibles
R I '
] Y ges,0,n . Foulmg
Prozesszeit

Abbildung 2-12: Riickspiileffizienz (nrs) zwischen (n-1) und n Filtrationszyklen mit periodischem Riickspiilen
zwischen den Zyklen. Quelle: eigene Darstellung nach Vera et al. 2015 und Villarroel et al. 2013.

Pausieren

Analog zu nrs wurde die sogenannte Pausiereffizienz npa zur Bewertung der Wirksamkeit der
Anti-Fouling-MafBnahme des zyklischen Pausierens geméf Gleichung (2.25) definiert. Hierfiir
wurde der Transmembrandruck (TMP) am Beginn zweier konsekutiver Filtrationszyklen (n-1)
(TMPy.1) und n (TMP,) ins Verhéltnis gesetzt (siche Abbildung 2-13). Die PA-Effizienz des
Zyklus (n-1)-n entspricht gilt auch hier zwischen den Zyklen n und (n-1).

TMP,,
TeA =~ TmP,

(2.25)
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Abbildung 2-13: Definition der Pausiereffizienz (npa) zwischen (n-1) und n Filtrationszyklen mit periodischem
Pausieren zwischen den Zyklen. Quelle: eigene Darstellung.

2.7.5 Fraktionierte Filtration von Algensuspensionen (Mini-
Harvester)

2.7.5.1 Vorbereitung der Algensuspension

Zur Untersuchung des Fouling-Verhaltens der eingesetzten Membran der Filtrationsanlagen,
soll der Beitrag der verschiedenen Komponenten einer Mikroalgensuspension (Zellen und in der
flissigen Phase geloste Organik) zum Membran-Fouling durch die getrennte Filtration der
einzelnen Fraktionen untersucht werden. Das Fouling-Profil wurde im Anschluss mit dem
Filtrations-Profil der nativen Algensuspension verglichen. Die zu untersuchende Algenkultur
stammte jeweils aus einer vorangegangenen Kultivierung im Satzbetrieb.

Fiir die fraktionierte Filtration (Abbildung 2-14) axenischer Mikroalgenkulturen (Kapitel 3.4.1)
wurde die native Algensuspension (Fraktion 1) in zwei Stufen zentrifugiert (3.000 g, 10 min),
um einen zellfreien Uberstand (Fraktion 2) zu erhalten. Das Zellpellet wurde im Anschluss in
VE-Wasser (Fraktion 3) beziehungsweise frischem Medium (Fraktion 4) resuspendiert, wobei
eine konstante Biomassekonzentration eingestellt wurde. Wurde als Kulturmedium ein reales
Abwasser eingesetzt, wurde dieses als Fraktion 5 ebenso filtriert.
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Zellfreier
Zentrifugation (10.000 g, 10 min) Uberstand:
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Abbildung 2-14: Fraktionierung der Algenbiomasse fiir die Untersuchung des Fouling-Verhaltens der einzelnen
Komponenten. Fraktion 1 (F1): Native Algensuspension, Fraktion 2 (F2): Zellfreier Uberstand mit
EOM nach 2-facher Zentrifugation, Fraktion 3 (F3): Algen- und Bakterien-Biomasse resuspendiert in
VE-Wasser, Fraktion 4 (F4): Algen- und Bakterien-Biomasse resuspendiert in frischem Medium,
Fraktion 5 (F5): frisches Medium. (EOM: extrazelluldres organisches Material)

Bei nicht-axenischen Kultivierungen (Kapitel 3.4.2) war ein weiterer Zentrifugationsschritt
(10.000 g, 10 min) notwendig, um die Bakterienzellen aus dem Uberstand abzutrennen. Diese
wurden im Anschluss dem Algenpellet beigefiigt und sind somit in den zellhaltigen Fraktionen
3 und 4 vorhanden.

Variierte die Biomassekonzentration der nativen Suspension aufgrund unterschiedlicher Kulti-
vierungszeitriume (Kapitel 3.4.1), wurden zwei Ansitze der Fraktion 3 hergestellt: In Fraktion
3a wurde die Biomassekonzentration entsprechend Fraktion 1 eingestellt, wohingegen die
Zellkonzentration in Fraktion 3b einem zuvor festgelegten, geringeren Wert entsprach. Dieser
Wert orientierte sich an den minimalen, in vorangegangenen Kultivierungen erzielten Bio-
massekonzentrationen, mit dem Ziel, fiir jeden Kulturansatz eine vergleichbare Fraktion zu
filtrieren.
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2.7.5.2 Versuchsablauf Filtrationsexperimente

Zur Untersuchung des Fouling Verhaltens wéhrend der Filtration der verschiedenen Fraktionen
einer Algensuspension wurde die Filtrationsanlage Mini-Harvester in einfachem Aufbau einge-
setzt, welcher im Folgenden in Kapitel 3.1.2 detailliert erldutert wird. Nachstehende Tabelle
fasst die relevanten Parameter der verschiedenen Experimente zusammen. Der Permeat-Fluss
wurde nach Gleichung (2.15) ermittelt.

Tabelle 2-6: Uberblick der Parameter der fraktionierten Filtration von Algensuspensionen mittels des Mini-
Harvesters im einfachen Aufbau in mehreren konsekutiven Filtrationszyklen (Z). Die Membranfasern
wurden zwischen den Zyklen mit VE-Wasser riickgespiilt.

Membran- 7 p L Riickspiilen
Kapitel Spezies flache Filtrations-
(m?) (mbar) zyklen Daver  Zyklus  Druck
(s) (min) (mbar)
34.1 C. vulgaris 0,0108 200 3 60 15 100
Desmodesmus Z1-3 45 10 200
3.4.2 Coelastrella 0,0160 100 > 7Z4-5 45 5 200

Im Zuge der Experimente wurden jeweils verschiedene Mikroalgen-Suspensionen (Ansitze)
fraktioniert filtriert und verglichen. Vor der Filtration der einzelnen Fraktionen eines jeden
Ansatzes, wurde der Mini-Harvester mitsamt Membran chemisch mit verdiinnter Natrium-
Hypochloritlosung (2 % (v/v)) entsprechend des Reinigungsprotokolls (siche Anhang 8.3.3)
gereinigt und der Widerstand der sauberen Membran Ry mittels VE-Wasser nach vorhergehen-
der Konditionierung gemessen (Vorgehen siehe Kapitel 2.7.2). Die Mikroalgenkulturen wurden
im Anschluss wie beschrieben fraktioniert und in mehreren aufeinander folgenden Zyklen
filtriert. Zwischen den einzelnen Zyklen wurden die Membranfasern mit VE-Wasser riickge-
spiilt. Am Ende der Filtration einer jeden Fraktion wurden Mini-Harvester und Membranfasern
mittels VE-Wasser gereinigt und Ry im Anschluss erneut bestimmt.
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3 Membran Filtrationsanlagen -
Entwicklung, Charakterisierung
und Betrieb

3.1 Konzeption und Automatisierung

Ein grundlegendes Problem des Einsatzes von Mikroalgen in der Abwasseraufbereitung ist das
langsame Wachstum der Mikroalgenzellen, wodurch kontinuierliche Aufarbeitungsprozesse auf
Durchflussraten < 1 d”!' limitiert sind (Acién Fernandez et al. 2018). Verschiedene Studien und
Modellierungen konnten bereits im Ansatz zeigen, dass eine Riickfiihrung von Algenzellen
wihrend der Kultivierung stabile Betriebspunkte oberhalb der maximalen spezifischen Wachs-
tumsrate pmax der Mikroalgenzellen erlaubt und zudem die Effizienz der Substrataufnahme
erhoht (Bilad et al. 2014b; Discart et al. 2014; Bilad et al. 2014a; Marbelia et al. 2014). Die
Kopplung einer externen Abtrenneinheit an einen kontinuierlich betriebenen Photobioreaktor
gestattet ein Aufkonzentrieren der aus dem PBR entnommenen Zellen, welche im Anschluss in
die Kultivierungseinheit zuriickgefiihrt werden konnen. An die Abtrenneinheit werden dabei
einige zentrale Anforderungen gestellt: Neben einer scherarmen Betriebsweise mit mdglichst
geringem Stress fiir die zu separierenden Zellen, sollte die Anlage energiearm und ohne Chemi-
kalieneinsatz arbeiten. Eine direkte Kopplung an den PBR, die Abtrennung im kontinuierlichen
Betrieb sowie die Moglichkeit zur gezielten Anpassung der Biomassekonzentration im PBR
sind weitere wichtige Kriterien. Die Mikroalgenabtrennung mittels Membranfiltration adressiert
die beschriebenen Anforderungen sehr gut, wodurch sie die optimale Methodik fiir die ange-
sprochene Aufgabe darstellt. Ein wesentlicher Meilenstein der vorliegenden Arbeit war daher
die Entwicklung einer Membranfiltrationseinheit zur sensitiven Ernte von Mikroalgen.

In der Konzeption wurden zwei zentrale Aspekte beriicksichtigt: An die Filtereinheit als ,,Werk-
zeug® zur Algenabtrennung werden als Anforderungen ein mdglichst geringer Energieeintrag
sowie eine geringe Fouling-Neigung der eingesetzten Membran gestellt. Zudem soll diese an
einen Photobioreaktor zu koppeln sein, welcher zur kontinuierlichen Abwasseraufbereitung im
Tag/Nacht-Betrieb eingesetzt wird. Fiir dieses Ziel war die Automatisierung der Anlage ein
wesentlicher Baustein, um in den Prozess der Abwasserreinigung eingreifen zu konnen, indem
die Biomassekonzentration im Reaktor durch Zellriickfiihrung gezielt beeinflusst wird.

Parallel wurden daher Filtrationsanlagen in zwei MaBstében aufgebaut: Der sogenannte Harves-
ter im PilotmafBstab sowie der sogenannte Mini-Harvester im Labormafstab. Beide Anlagen
werden im Folgenden im Detail vorgestellt.

63



3 Membran Filtrationsanlagen — Entwicklung, Charakterisierung und Betrieb

3.1.1 Filtrationsanlage Harvester im Pilotmafdstab

3.1.1.1 Konzeption und Aufbau

Die Algenabtrennanlage Harvester wurde mit einem Anlagenvolumen von 12-15 L fiir den
Pilotbetrieb entwickelt. Der Korpus des Harvesters wurde am Institut aus kommerziell erhéltli-
chen Einzelteilen (Korpus: Plexiglas ®, Anschliisse und Verbindungen: Polyvinylchlorid
(PVC)) zusammengebaut und an einem fahrbaren Gestell montiert (Abbildung 3-1 und Abbil-
dung 8-3). Die Abmessungen des Harvesters sind im Anhang in Abbildung 8-2 dargestellt. Zur
fest-fliissig Trennung wurde ein getauchtes Membranmodul mit Hohlfasern (Ultrafiltrations-
membran) eingesetzt, welches in Abschnitt 3.2.1 vorgestellt wird. Der Einsatzbereich des Har-
vesters ist sehr flexibel und kann die Forschung bis zum realen Anwendungsfall umfassen. Je
nach den Bediirfnissen der Anwendung kann ein Umbau beziehungsweise eine Vereinfachung
der Anlage mit geringem Aufwand erfolgen. Fiir den automatisierten Betrieb der Anlage ist ein
Schaltschrank mit einer speicherprogrammierbaren Steuerung angebracht (Abbildung 3-1 A),
welche mit einem Laptop verbunden wird. Dadurch kann die gesamte Anlage sehr flexibel an
einem beliebigen Ort mit Strom- und Druckluftversorgung betrieben werden.

A

Abbildung 3-1: Technische Zeichnungen der Membranfiltrationsanlage Harvester ohne (A, B) und mit (C) Rohr zur
Erzeugung eines hydrostatischen Drucks iiber der Membran. Der Harvester besteht aus einer Trenn-
kammer mit begasbarem Membranmodul sowie Anschliissen fiir alle ein- und austretenden Volumen-
strome. Der Einsatz von Pumpen und Sensorik kann variabel an die Bediirfnisse der Anwendung an-
gepasst werden.

Der Harvester besteht im Wesentlichen aus einer Trennkammer mit Membranmodul sowie
Anschliissen fiir die ein- und austretenden Volumenstrome. Der fiir die Filtration bendtigte
Transmembrandruck kann auf zwei Arten erzeugt werden: Zunéchst kann ein tliber der Trenn-
kammer liegendes Rohr eingebaut werden (Abbildung 3-1 B & C). Dieses erzeugt im gefiillten
Zustand einen ausreichend groBen hydrostatischen Druck oberhalb der Membran (Transmemb-
randruck) zur Realisierung eines Filtrat-Flusses. Alternativ kann eine Pumpe eingesetzt werden.
Fiir die Experimente der vorliegenden Arbeit wurde eine Zahnradpumpe zur Erzeugung des
Filtrat-Flux verwendet, um reproduzierbare Bedingungen sowie eine flexible Regelung und die
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Realisierung verschiedener Betriebsweisen der Filtration (konstanter Permeat-Flux beziehungs-
weise konstanter TMP) zu ermdglichen. Das die Membran passierende Filtrat wird an der
Innenseite der Membranfasern gesammelt und kann iiber ein seitlich angebrachtes Rohr abge-
nommen werden. Ein entsprechender Anschluss ist am oberen Teil der Trennkammer ange-
bracht. Am unteren Ende der Trennkammer ist der Auslauf fiir die aufkonzentrierte Suspension
(Retentat) installiert. Auch hier kann bei Bedarf eine Reduzierung der Anlage erfolgen, indem
die entsprechende Pumpe ausgebaut wird und der auslaufende Strom {iiber die Ventilstellung
manuell reguliert wird. Die Triebkraft hierbei entsteht durch den hydrostatischen Druck der
dariiber liegenden Fliissigkeitssdule. Die zu trennende Zellsuspension wird am oberen Teil der
Trennkammer iiber eine obligate Peristaltikpumpe zugefiihrt. Das eingesetzte Membranmodul
ist kommerziell erhédltlich und kann automatisiert oder manuell beliiftet werden. Das Riickspii-
len der Membranfasern erfolgt entweder iiber eine externe Wasserversorgung mit Druckredukti-
on (steuern des Riickspiilflusses durch ein Ventil) oder aber mittels der eingebauten Zahnrad-
pumpe. Die eingebaute Sensorik am Harvester erlaubt die prozessbegleitende Messung von
relevanten GroBen (Volumenstrome, Driicke, etc.), welche fiir einen vollautomatisierten Anla-
genbetrieb obligatorisch sind. Wird eine weniger komplexe Ausfithrung gewlinscht, kann der
apparative Aufwand an dieser Stelle jedoch unproblematisch reduziert werden.

Die im Rahmen dieser Arbeit etablierte Automatisierung (siehe Kapitel 3.1.1.3) ermoglicht den
Einsatz des Harvesters fir zwei verschiedene Aufgaben- bezichungsweise Zielstellungen:
Einerseits kann dieser als reine Ernteanlage zur Aufkonzentrierung von Algen (im Satz- oder
kontinuierlichen Betrieb) angewandt werden. Zudem ist die ,,aktive® Kopplung an einen Photo-
bioreaktor moglich, wodurch letzterer zu einem Algen-Membran-Photobioreaktor (AMPBR)
mit externer Membran erweitert wird. Hierbei steht die Beeinflussung der Biomassekonzentrati-
on im PBR im Fokus.

3.1.1.2 Ausstattung und Betrieb

Das Rohrleitungs- und InstrumentenflieBschema (R&I-FlieBschema) der Filtrationsanlage
Harvester inklusive der benétigten Peripherie ist in Abbildung 3-2 A abgebildet.

Die zu trennende, zellhaltigen Suspension wird dem Harvester (Abbildung 3-2 B & C) iiber
eine Peristaltikpumpe aus einem gekoppelten Photobioreaktor (Mikroalgen) beziechungsweise
Vorlagebehilter (Hefe) zugefiihrt. Prozessbegleitend kann die Biomassekonzentration dieser
Ausgangssuspension mittels eines Triibungssensors quantifiziert werden. Das in der Trenn-
kammer befindliche Membranmodul, besteht aus insgesamt drei Biindeln von beliifteten, ge-
tauchten Polyvinylidenfluorid (PVDF) Hohlfasermembranen (siche Abschnitt 3.2). Das Permeat
oder Filtrat wird auf der Innenseite der Membranfasern abgezogen (,,Out-In“-Betrieb). Die
Triebkraft der Filtration ist ein Transmembrandruck (TMP), welcher iiber eine Zahnradpumpe
angelegt und prozessbegleitend iiber einen Drucksensor gemessen wird. Die beiden Betriebs-
weisen ,,konstanter Permeat-Flux‘ sowie ,,konstanter Filtrationsdruck® sind durch die eingesetz-
te Pumpe realisierbar. Fiir die Experimente der vorliegenden Arbeit wurde stets ein konstanter
Permeat-Flux durch Anlegen und Anpassen eines entsprechenden Unterdrucks (TMP) generiert.
Im automatisierten Betrieb wird der Istwert des Filtrat-Flux gemessen und auf einem konstanten
Wert ggf. durch Erhéhung des TMP gehalten. Die Hohlfasern werden mit Druckluft umspiilt,
um Fouling an der Membranoberfldche zu verringern. Der angewandte Luftvolumenstrom wird
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dabei mittels eines Massendurchflussmessers gesteuert. Periodisches Riickspiilen mit Leitungs-
wasser kann weiterhin zur Reduktion von Membran-Fouling angewandt werden. Der hierbei
angelegte Druck wird iiber einen Druckminderer eingestellt und prozessbegleitend iiber einen

Druckmesser gemessen.
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Abbildung 3-2: R&I-Flielschema der Filtrationsanlage Harvester (A) sowie Fotos der Anlage inkl. Peripherie mit
einer Algensuspension (B) beziehungsweise Wasser (C) gefiillt. Quelle: eigene Zeichnung und Auf-

nahmen.

Die aufkonzentrierte Zellsuspension (Retentat) wird iiber eine Peristaltikpumpe aus dem Har-
vester gefordert. Dabei ist ein Riickfithren der Zellen in das Vorlagegefal beziehungsweise den
Photobioreaktor mdglich. Alternativ kann das Retentat in einem separaten Retentattank gesam-
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melt und die Zellen somit aus dem System genommen werden. Alle angewandten Fliisse (Aus-
gangssuspension, Retentat und Permeat) werden prozessbegleitend iiber Durchflussmesser
quantifiziert. Die Temperatur, Biomassekonzentration (via Triibung) in der Trennkammer des
Harvesters sowie die Fiillhohe (iiber einen hydrostatischen Drucksensor) werden ebenso gemes-
sen.

Vor jedem experimentellen Einsatz des Harvesters wurde die Filtrationsanlage gemdl des
Reinigungsprotokolls (siche Kapitel 8.3.1) geséubert. Alle gemessenen Prozessparameter wur-
den prozessbegleitend fiir die Visualisierung, Berechnungen und die Regelung im Prozessleit-
system zur Verfiigung gestellt und zudem aufgezeichnet.

3.1.1.3 Automatisierung

Ein weiteres Ziel der Entwicklung der Filtrationsanlage Harvester war deren automatisierter
Betrieb. Nicht nur einfachere Funktionen wie beispielsweise ein konstanter Fiillstand oder das
selbststdndige Leeren/Fiillen der Anlage, sondern auch komplexere Aufgaben wie etwa die
Regelung einer vorgegebenen Biomassekonzentration in der Trennkammer oder im gekoppelten
PBR sollten dabei realisiert werden konnen. Hierfiir wurde ein LabVIEW-basiertes Programm
zur Prozessautomatisierung (BioProCon) (weiter)entwickelt, welches institutsintern bereits zur
Steuerung und Regelung verschiedener Anlagen etabliert und eingesetzt wurde. Um den Har-
vester auch fiir externe Anwender interessant zu gestalten, wurde bei der Automatisierung auf
Bedienerfreundlichkeit und Ubersichtlichkeit geachtet (siche Abbildung 3-3). Fiir die im Fol-
genden beschriebenen moglichen Anwendungen sind vom Experimentator lediglich die entspre-
chenden Vorgaben fiir den gesteuerten Betrieb in die jeweiligen Eingabeflichen einzugeben
(Abbildung 3-4 A-C). Auch ist ein manueller Anlagenbetrieb (ohne Automatisierung) moglich,
welche allerdings ein tiefergehendes Verstéindnis von Anlage und Peripherie voraussetzt.

Abbildung 3-3: VerfahrensflieBbild mit Anzeige der an der Anlage gemessenen Groflen des Harvesters im Prozess-
leitsystem BioProCon. Das LabVIEW-basierte Programm zur Prozessautomatisierung wurde insti-
tutsintern entwickelt und fiir den automatisierten Betrieb des Harvesters erweitert.

Unabhéngig des gewiinschten Einsatzes (reine Algenernte oder Kopplung an einen PBR) kann
das Fiillen und Leeren des Harvesters automatisch geschehen. Levelsensoren geben dabei den
Zustand der Anlage beziiglich des Fiillstandes an. Ein Beenden des Prozesses (welches das
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selbstgesteuerte Leeren einleitet) kann nach einer vorgegebenen Laufzeit, einem definierten
Volumen an prozessierter Ausgangssuspension, erzeugtem Permeat oder ausgetragenem Reten-
tat sowie einer gewiinschten Biomassekonzentration in der Trennkammer ausgeldst werden
(Abbildung 3-4 B). Falls erforderlich ist auch ein manuelles Abschalten der Anlage moglich.

B C

Abbildung 3-4: Prozessleitsystem BioProCon, welches fiir die Anwendung der Filtrationsanlage Harvester konzipiert
wurde. Die Auswahlmoglichkeiten und Eingabefelder (A-C) erlauben eine individuelle Anpassung
der Funktionen der Anlage an die Bediirfnisse des Prozesses. Fiir bestimmte Funktionsweisen inakti-
ve Felder sind ausgegraut.

Im laufenden Betrieb sind die in den Harvester ein- und austretenden Strome automatisiert
geregelt: Die zu trennende Suspension kann so in die Anlage eingebracht werden, dass diese
alle austretenden Strome ausgleicht (konstanter Volumenstrom, Abbildung 3-4 A), oder aber ein
konstanter Fiillstand eingestellt wird (angepasster Volumenstrom, Abbildung 3-4 A). Beide
Funktionen dienen auch zur Vermeidung von Fehlfunktionen an der Anlage (z.B. Leer-Laufen).
Zur Erzeugung des Permeat-Fluxes kann zwischen den Betriebsweisen ,,konstanter Flux*“ und
konstanter TMP* gewéhlt werden (Abbildung 3-4 A). Die jeweils bendtigten Sollwerte fiir
Permeat-Flux und TMP sind in entsprechenden Eingabefeldern vorzugeben. In beiden Modi ist
ein zeitgesteuerter Betrieb moglich, wobei die gewiinschten Sollwerte im Tagesverlauf (24 h)
beliebig detailliert in tabellarischer Form eingegeben werden konnen. Aufgrund der hohen
Leistungsfahigkeit der Membran sowie der Konstruktion der Anlage (hydrostatische Wassersau-
le {iber der Membran) sind konstante Permeat-Fliisse unterhalb von ~ 9 L-m?-h™! nicht realisier-
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bar. Um dennoch kleine Permeat-Fliisse einstellen zu konnen, findet die Filtration entsprechend
des eingestellten Grenzwert-Fluxes diskontinuierlich statt. Fiir eine vom Experimentator defi-
nierte Zeit wird mit einem ebenfalls vorgegebenen Permeat-Flux filtriert, um im Mittel den
angegebenen Sollwert zu erreichen.

Das Retentat kann als konstanter Fluss mit einem vorgegebenen Sollwert eingestellt werden
(Abbildung 3-4 A). Dieser Sollwert ist entweder als fester Wert oder aber als prozentualer
Anteil des Filtrat-Flux definiert. Auch die Emte der aufkonzentrierten Algensuspension ist im
zeitgesteuerten Betrieb moglich, wobei die gewiinschten Sollwerte fiir den Retentat-Fluss im
Tagesverlauf (24 h) beliebig detailliert in tabellarischer Form eingegeben werden konnen
(Abbildung 3-4 A). Sowohl der Permeat- als auch der Retentat-Flux kdnnen entweder zuriick in
das Vorlagegefidl beziehungsweise den Photobioreaktor geleitet oder aber aus dem System
genommen werden.

Weiterhin ist es moglich, die Biomassekonzentration im Vorlagegefdll bezichungsweise den
Photobioreaktor durch Riickfiihrung von Retentat zu beeinflussen (Abbildung 3-4 A). Diese
Funktion ist hauptséchlich bei Kopplung des Harvesters an einen Photobioreaktor im Pilotmal-
stab vorgesehen, welcher zur Aufbereitung von Abwasser eingesetzt wird. Bei dieser Betriebs-
weise sind Werte fiir die Soll- sowie maximale Konzentration der Biomasse in der Trennkam-
mer des Harvesters vorzugeben (Abbildung 3-4 C). Oberhalb des maximalen Wertes der
Biomassekonzentration ist aufgrund zu hohen Membran-Foulings kein stabiler Betrieb mehr
moglich, weshalb automatisch das Abernten der Zellen zur Reduktion der Biomassekonzentrati-
on eingeleitet wird. Mittels der Eingaben wird zudem der benétigte Retentat-Volumenstrom
gemdl einer Massenbilanzierung vom Programm berechnet und automatisch an die Retentat-
Pumpe weitergegeben. Prinzipiell sind zwei Betriebsweisen vorgesehen: Zunichst kann eine
konstante Biomassekonzentration im Bioreaktor vorgegeben werden, welche bei Bedarf zeitge-
steuert eingestellt werden kann, wobei die jeweiligen Sollwerte im Tagesverlauf (24 h) beliebig
detailliert in tabellarischer Form einzugeben sind (Abbildung 3-4 C). Des Weiteren ist bei
Einbau einer Leitfahigkeits- oder Ammoniumsonde eine Ziel-lonenkonzentration im Photobio-
reaktor unterhalb eines eingegebenen Schwellenwertes realisierbar. In diesem Modus wird die
Zellriickfiihrung bei Uberschreiten des Schwellenwertes gemil den Regelparametern gestartet,
bis ein Wert unterhalb des Sollwertes erreicht wird. Eine entsprechende Sonde war im Stan-
dardbetrieb des Harvesters fir die Experimente der vorliegenden Arbeit allerdings nicht einge-
baut.

Zur Reduktion des Membran-Foulings (Abbildung 3-4 B) kann das Membranmodul mittels
eines gewlinschten Luftvolumenstroms beliiftet werden. Periodisches Riickspiilen nach einer
gewiinschten Zeit, bei Unterschreiten eines festgelegten Limits des Permeat-Flux oder iiber-
schreiten eines vorgegebenen Filtrationsdrucks kann automatisiert ausgeldst werden. Verschie-
dene Modi fiir das Pausieren der Filtration (mit/ohne Riickspiilen oder Beliiftung) sind zudem
realisierbar.
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3.1.1.4 Energiebedarf

Zur Bewertung der Eignung einer Anlage fiir eine gewiinschte Anwendung im Pilot- oder
industriellen Mafistab wird unter anderem der Energiebedarf als Kriterium herangezogen. Nicht
nur aus 6konomischen, sondern auch aus 6kologischen Gesichtspunkten ist ein moglichst gerin-
ger Energieverbrauch wiinschenswert. Fiir Abtrennprozesse wie der Filtration, wird der Ener-
giebedarf pro kg geernteter Biomasse E, in der Einheit kJ-kg beziehungsweise kWh-kg?
sowie pro m* erzeugtem Permeat E, in der Einheit kJ-m™ beziehungsweise kWh-m™ zur Beur-
teilung herangezogen. Mittels dieser GroBen konnen verschiedene Aufarbeitungsverfahren
untereinander verglichen, sowie der notwendige Energieaufwand fiir eine konkrete Aufgaben-
stellung bestimmt werden. Die Berechnung des Energiebedarfs der Filtrationsanlage Harvester
wird hauptsédchlich durch den Verbrauch der Pumpen der ein- und austretenden Stréme (Aus-
gangssuspension (Feed-Pumpe), Permeat (Permeat-Pumpe) sowie Retentat (Ernte-Pumpe)
sowie der Membranbeliiftung bestimmt.

Fiir die beiden eingesetzten Peristaltikpumpen (Ausgangssuspension und Retentat) kann die
theoretische Forderleistung Ppw nach Gleichung (3.1) bestimmt werden, wobei F fiir den ent-
sprechenden Fluss, p fiir die Dichte der geforderten Suspension, g fiir die Erdbeschleunigung
und h fiir die Férderhdhe steht.

Ppw=F-p-g-h (3.1

Die theoretische Forderleistung der Zahnradpumpe zur Erzeugung eines Permeat-Fluxes
(Pp th,permear) Wird iiber den eingestellten Permeat-Flux F sowie der Druckdifferenz Ap zu beiden
Seiten der Membran ermittelt (Gleichung (3.2)).

PP.th,Permeat =F-Ap (3.2)

Uber einen pumpenspezifischen Wirkungsgrad npumpe kann der tatsiichliche Energiebedarf der
Pumpen Pp nach Gleichung (3.3) bestimmt werden.

P
Pp= — (3.3)
T]Pumpe

Die zur Beliiftung der Membranfasern erforderliche Energie P, wurde mittels der Beliiftungsra-
te (Fair) in m*-s™! sowie des hydrostatischen Drucks pyaro der Wassersdule oberhalb des Gasaus-
tritts nach Gleichung (3.4) berechnet.

Pair = Fair' phydro (34)

Der Energiebedarf ergibt sich als Summe der einzelnen, genannten Verbraucher. Nachstehende
Tabelle fasst die bendtigten Betriebs- und Anlagenparameter zur Berechnung des Energiebe-
darfs des Harvesters zusammen. Der Energiebedarf von Feed- und Retentat-Pumpe hédngt von
den Gegebenheiten des Einsatzortes der Filtrationsanlage ab, da deren Positionen die bendtigte
Forderhohe bestimmen. Durch geschickte Anordnung des Harvesters kann beispielsweise der
Energieeintrag durch die Feed-Pumpe gesenkt werden. Die notwendige Energie zur Erzeugung
des Permeat-Flusses beeinflusst den gesamten Energiebedarf des Harvesters maligeblich und
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stellt damit ortsunabhéngig die ausschlaggebende Energiesenke dar. Der Wirkungsgrad aller
Pumpen wurde exemplarisch auf 0,7 festgelegt, da dieser in der Regel zwischen 0,6-0,8
schwankt und fiir die Gesamtbetrachtung der Anlagenleistung ausreichend genau ist. Der Ener-
giebedarf der Beliiftung ist vergleichsweise sehr gering (Tabelle 3-1) und damit vernachléssig-
bar.

Tabelle 3-1: Betriebs- und Anlagenparameter zur Ermittlung des Energiebedarfes der Filtrationsanlage Harvester im
PilotmaBstab. Zur Berechnung wurden eine Férderhdhe h von 1,22 m sowie die Dichte von Wasser
(1000 kg'm™) angenommen.

Beliiftungsrate

Membranfliche Permeat-Flux TMP Feed-Flux
Membranfasern
1,25 vvm 1,31 m? 19,5 L'm?-h! 13635 Pa 100 m3-h’!
2,5:10* m?*s! 7,1:10° m3-s™! 2,8:102 m?s’!
Pp,th,Permeat Pp th,Fee Pp,th,Retentat Pumpe .
(kJ-s™) (s (kJ-s™) ?alle; P. (kJ-s7)
0,303 0,332 0,023 0,70 1,194-10°3

Der Energiebedarf des Harvesters kann fiir verschiedene Szenarien beziiglich Biomassekon-
zentrationen (Start/Ende) beziehungsweise volumetrische Reduktionsfaktoren und Konzentrati-
onsfaktoren der zu filtrierenden Biomassesuspension bestimmt werden. Der hierfiir festgelegte
Permeat-Flux entspricht 85 % des kritischen Flux représentativer Biomassekonzentrationen und
ist aus Vorversuchen bekannt. Entsprechend wurde ein TMP von 136,4 mbar ermittelt, welcher
zur Aufrechterhaltung dieses Flux notwendig ist.

Die Ergebnisse einer solchen Berechnung wurden in Form eines wissenschaftlichen Papers
(DOI: 10.1002/elsc.202100052) veroffentlicht (siche Literatur Anhang 7.3). Die wichtigsten
Aspekte sind im Folgenden zusammengefasst: Fiir verschiedene virtuelle Szenarien wurde der
Energiebedarf des Harvesters quantifiziert. Eine einstufige Aufarbeitung einer Mikroalgensus-
pension von beispielsweise 2 auf 40 g-L"! Biomasse verbraucht lediglich 1,01:10° kWh pro m?
Permeat beziehungsweise 4,99-10~° kWh pro kg Biomasse im Retentat. Fiir ein fiktives Szenario
der kontinuierlichen Aufarbeitung von 100 m*-h"! Algensuspension einer Ausgangskonzentrati-
on von 2 g-L'! zu einer End-Konzentration von 250 g-L! in einem zweistufigen Prozess aus
Zentrifugation und Filtration, kann der Einsatz des Harvesters den Energiebedarf um bis zu
99 % senken, verglichen mit einer einstufigen Zentrifugation. Bei einer Anwendung des Prin-
zips des Harvesters im grofitechnischen und/oder Langzeitbetrieb konnen konstruktive Optimie-
rungen den Leistungsbedarf der Permeat-Pumpe weiter reduzieren und die Anlage damit dko-
nomisch und 6kologisch weiter optimieren.
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3.1.2 Filtrationsanlage Mini-Harvester im Labormaf3stab

3.1.2.1 Konzeption, Geometrie und Betrieb

Anforderungen an die Maf3stabsverkleinerung

Parallel zur Filtrationsanlage Harvester im PilotmaBstab wurde der sogenannte Mini-Harvester
im Labormalistab entwickelt. Die wesentlich kleinere Filtrationseinheit sollte an die vorhande-
nen 2 L-Photobioreaktoren (BioEngineering, siche Kapitel 2.5) koppelbar sein. Der Einsatz im
Laborbetrieb mit kleineren Volumina verspricht neben der besseren Kontrollierbarkeit der
Bedingungen auch eine einfachere Umsetzung. Fiir den Scale-Down wurde ein Anlagenvolu-
men zwischen 100-200 mL vorgegeben und ein Skalierungsfaktor SF zwischen Harvester und
Mini-Harvester von 100 festgelegt (Gleichung (3.5)).

VPermeat
SF = 35
I1'121\/[e:mbran'h - bar ( )

Aufbau des Mini-Harvesters

Der Mini-Harvester besteht im Wesentlichen aus einem durchsichtigen Plexiglasrohr mit einem
Volumen von circa 100 mL (Abbildung 3-5). Am oberen Ende des Rohres ist ein Deckel mit
einem Anschluss fiir das Einbringen der zu filtrierenden Suspension mittels einer Pumpe ange-
bracht. Seitlich am Rohr befindet sich eine Uberlauf-Konstruktion, welche einen konstanten
Fiillstand ohne externe Regelung ermoglicht. Am unteren Ende kann die aufkonzentrierte zell-
haltige Suspension (Retentat) {iber einen Anschluss abgenommen werden. Der durch die Fliis-
sigkeitssdule im laufenden Betrieb entstehende hydrostatische Druck erlaubt einen passiven
Austrag des Retentats auch ohne Abpumpen. Der untere Abschluss des Rohres besteht aus dem
sogenannten Faserhalter und einem Deckel. Im Faserhalter sind kreisformig zwolf PVDF-
Membranhohlfasern eingeklebt, welche den Auslass der Membranbeliiftung (@ 3 mm) um-
schlieBen. Die Beliiftung der Membranfasern erfolgt mit Druckluft. Die GréBenordnung des
Volumenstromes ist in Anlehnung an die Pilotanlage Harvester gewéhlt (konstanter Gasvolu-
menstrom pro Volumen der Filtrationskammer beider Anlagen). Ein Temperatursensor kann
mittig am Plexiglasrohr des Mini-Harvesters angebracht, sowie Fiillstandssensoren an verschie-
denen Positionen des Rohrs montiert werden.
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Abbildung 3-5: Technische Zeichnung (A) und Fotografie (B) der Filtrationsanlage Mini-Harvester. Der Mini-
Harvester ist konzipiert als Plexiglasrohr, in welchem die Membranfasern kreisférmig um den Aus-
lass der Beliiftung angeordnet sind. Eine Uberlaufkonstruktion garantiert einen konstanten Fiillstand,
am oberen Teil wird die zu filtrierende Ausgangssuspension eingebracht, das aufkonzentrierte Reten-
tat wird am unteren Ende entnommen. Quelle: institutsinterne Zeichnung und Aufnahme.

Analog zum Harvester wird das Permeat an der Innenseite der Fasern gesammelt. Die Trieb-
kraft fiir die Filtration wird iiber einen permeatseitigen Unterdruck realisiert. Hierfiir wird eine
Membranpumpe (Vakuumpumpe) eingesetzt, wodurch es zu einem Ansaugen des Permeats
kommt. Der angelegte Transmembrandruck (TMP) wird iiber ein Manometer angezeigt. Uber
eine Waage wird die Menge an Permeat pro Zeiteinheit erfasst und kann in einen Permeat-Flux
umgerechnet werden (vgl. Abschnitt 2.7.1). Je nach Bedarf kann die Lénge der Membranfasern,
welche wiederum die zur Verfiigung stehende Membranfldache bestimmt, an den Versuchsauf-
bau angepasst werden. Insgesamt stehen zehn Mini-Harvester zur Verfiigung, wodurch eine
Parallelisierung moglich ist. Zudem erlaubt der modulare Aufbau ein flexibles Austauschen des
Faserhalters, damit ist ein Test verschiedener Membranmaterialien ohne groflen Aufwand
realisierbar.

Konfigurationen des Mini-Harvesters:

Die Filtrationsanlage Mini-Harvester im Labormaf3stab wurde institutsintern fiir verschiedene
Anwendungen entwickelt. Gekoppelt an die vorhandene Photobioreaktortechnologie kdnnen
diverse Versuchsaufbauten realisiert werden. Im Laufe der Zeit fand eine Weiterentwicklung
der Anlage (Peripherie) sowie der Steuerung (Automatisierung) statt, im Folgenden sind daher
zweli Installationen im Detail beschrieben: (1) Vereinfachter Aufbau (Kapitel 3.1.2.2) sowie (2)
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Automatisierter Aufbau (Kapitel 3.1.2.3). Beide wurden fiir Experimente der vorliegenden
Arbeit eingesetzt.

3.1.2.2 Vereinfachter Aufbau Mini-Harvester

Der im Folgenden beschriebene vereinfachte Aufbau der Filtrationsanlage Mini-Harvester im
Labormalstab zeichnet sich durch seine Robustheit mit geringer Fehleranfilligkeit aus. Die
Einfachheit bedingt allerdings, dass lediglich die Betriebsweise ,,konstanter Transmembrand-
ruck® realisiert werden kann. Zudem sind die (automatisierte) Steuerung der Anlage sowie die
Datenaufzeichnung limitiert. Der Mini-Harvester im vereinfachten Aufbau wurde fiir Experi-
mente am Bioverfahrenstechnik Institut des KIT sowie in Kooperation mit Projektpartnern der
Jacobs University in Bremen eingesetzt und dort vor Ort installiert. Einen Uberblick dieser
Experimente inklusive Versuchsparameter gibt

Tabelle 3-2. Das FlieBbild der Membranfiltrationsanlage Mini-Harvester im vereinfachten
Autbau ist in Abbildung 3-6 dargestellt.

Die partikelbeladene Ausgangssuspension (Feed) wird aus einem Vorlagebehélter (Gefd3 oder
Photobioreaktor) iiber eine Peristaltikpumpe mit einem konstanten Volumenstrom in den Mini-
Harvester eingebracht. Im vereinfachten Aufbau ist die Triebkraft der Filtration ein von der
Vakuumpumpe erzeugter, konstanter Transmembrandruck. Eine Waage erfasst die Menge an
erzeugtem Permeat, welche im Anschluss in einen Permeat-Flux umgerechnet werden kann.
Uber das Offnen eines Handventils kann die aufkonzentrierte Suspension (Retentat) abgenom-
men werden. Membran-Fouling wird durch permanente, konstante Beliiftung der Fasern mit
Druckluft sowie manuelles Riickspiilen mit VE-Wasser reduziert. Das Riickspiilen erfolgt
periodisch mittels einer Spritze bei einem Druck von 0,2 bar, welcher iiber ein Manometer
kontrolliert wird. Die Dauer sowie das eingebrachte Wasservolumen sind jeweils zu dokumen-
tieren. Im vereinfachten Aufbau war keine Temperatursonde am Mini-Harvester eingebaut.
Sofern nicht explizit anderweitig deklariert fand zur Messung der Temperatur im Feed die
Temperatursonde des Photobioreaktorsystems Einsatz (BioEngineering, siche Kapitel 2.5).

74



3.1 Konzeption und Automatisierung

/

\ % 1

Peristaltik
Pumpe

Retentat

Vakuum
Pumpe

Riickspiilen
(manuell)

B

Abbildung 3-6: Experimenteller Aufbau der Filtrationsanlage Mini-Harvester im Labormafstab im vereinfachten
Aufbau (A R&I-Flielschema, B Foto). Die Zufuhr der zu trennenden, zellhaltigen Suspension erfolgt
iiber eine Peristaltikpumpe, eine Vakuumpumpe erzeugt den zur Filtration notwendigen TMP, die
aufkonzentrierte Zellsuspension kann manuell entnommen werden. Die Quantifizierung des Filtrat-
Flux erfolgt via Wagung. Quelle: eigene Zeichnung und Aufnahme.

Vor jedem experimentellen Einsatz des Mini-Harvesters wurde die Filtrationsanlage geméal des
Reinigungsprotokolls (siche Kapitel 8.3.3) gesdubert.
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Tabelle 3-2: Uberblick der Experimente sowie Parameter, welche mit dem Mini-Harvester im vereinfachten Aufbau durchgefiihrt wurden. Z: Nummer des Filtrationszyklus beste-
hend aus der Dauer der Filtration und des Riickspiilens. * Messung mittels eines Infrarotthermometers (TFI-250, Ebro, Deutschland).

. TMP Membran- Ritckspillen Aufgenommene Prozessparameter Referenz-
Versuchsbeschreibung (mbar)  fliche (m?) D(;;Zf)k D(feu];r Fr;g;jnz und Beprobungsstellen kapitel
Untersuchung der Anti- 200 0,0221 0’,10 15 15 Temperatu.r: l?e.ed . 3.3.1
Fouling-MaBnahme Riick- 0,0205 bis 30 30 pH und Leitfdhigkeit: Feed
spiilen 0,0250 0,15 60 OD7s0: Feed, Retentat, Permeat

0,0233 90 BTM: Feed
Fraktionierte Filtration 200 0,0108 0,1 60 15 Temperatur: Feed 34.1
Algensuspension ODyso: Feed, Retentat, Permeat
- Wachstumsphase BTM: Feed
Fraktionierte Filtration 100 0,016 0,2 45 10 (Z 1-3) Temperatur*: Feed, Retentat, Permeat 342
Algensuspension pH und Leitfahigkeit: Feed

5(Z 4-6)
- Algenspezies OD7s0: Feed, Retentat, Permeat
BTM: Feed
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3.1 Konzeption und Automatisierung

3.1.2.3 Automatisierter Aufbau Mini-Harvester

Das primédre Ziel der Erweiterung und Automatisierung des vereinfachten Aufbaues des Mini-
Harvesters war die Moglichkeit zur Kopplung an das vorhandene Photobioreaktor-System
(Kapitel 2.5) zur Installation eines Algen-Membran-Photobioreaktors. Zur Ausfithrung einer
kontinuierlichen Kultivierung mit Zellriickfiihrung war die Realisierung der Betriebsweise
,.konstanter Filtrat-Flux‘ als sekundéres Ziel notwendig. Abbildung 3-7 zeigt das R&I-FlieBbild
der Erweiterung des Mini-Harvesters im automatisierten Autbau. Alle gemessenen Prozesspa-
rameter wurden prozessbegleitend fiir die Visualisierung, Berechnungen und die Regelung im
Prozessleitsystem zur Verfligung gestellt und zudem aufgezeichnet.

Zur Erzeugung der Triebkraft der Filtration evakuiert eine Vakuumpumpe einen Vakuumspei-
cher mit einem Fassungsvermogen von 5 L. Der Deckel dieses Gefilles ist mit Anschliissen
sowie einem Manometer zur manuellen Druckkontrolle pripariert. Daran angeschlossen ist ein
(bei Parallelisierung der Mini-Harvester mehrere) Vakuumregler. Der Regler ermdglicht die
Realisierung der Betriebsweisen ,,konstanter Filtrat-Flux* und ,,konstanter TMP* und regelt das
Vakuum im Permeat-Behélter, dessen Gewicht liber Wagung festgestellt wird. Das Permeat
wird in der Permeat-Flasche gesammelt und die Menge an Filtrat {iber eine Waage erfasst.
Mittels der temperaturabhéngigen Dichte von Wasser wird dieses Signal in der Software in
einen Permeat-Fluss in der Einheit Volumen pro Zeit umgerechnet und geht als Istwert in die
Regelung ein. Eine Mehrkanal-Peristaltikpumpe bringt die zu filtrierende Suspension (Feed) in
den Mini-Harvester ein bezichungsweise entnimmt die aufkonzentrierte Suspension (Retentat).
Die Membranfasern konnen iiber einen steuerbaren Massendurchflussregler mit einem ge-
wiinschten Volumenstrom an Druckluft beliiftet werden. Das Riickspiilen erfolgt automatisiert,
wobei der Mini-Harvester iiber einen einstellbaren Druckminderer (0,2 bar) an die VE-Wasser-
Leitung angeschlossen ist. Ein dazwischen geschaltetes Ventil 6ffnet automatisch, die Dauer
und Frequenz des Riickspiilens konnen dabei vom Experimentator vorgegeben werden. Die
Automatisierung der Anlage ist im Folgenden (Kapitel 3.1.2.4) im Detail beschrieben. Zur
Realisierung des Versuchsaufbaus eines Algen Membran-Photobioreaktors wurde der Mini-
Harvester im automatisierten Betrieb an die am Institut vorhandene Photobioreaktortechnologie
im 2 L. MaBstab gekoppelt (siche Kapitel 2.5.4).

Vor jedem experimentellen Einsatz des Mini-Harvesters wurde die Filtrationsanlage geméal des
Reinigungsprotokolls (siehe Kapitel 8.3.3) gesaubert.
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Abbildung 3-7: Experimenteller Aufbau der Ultrafiltrationsanlage Mini-Harvester im Labormalfstab im automatisier-
ten Aufbau (A R&I-FlieBschema, B Foto). Die Zufuhr der zu trennenden, zellhaltigen Suspension
sowie der Abfluss des Retentats erfolgt automatisiert iiber eine Peristaltikpumpe. Eine an einen Va-
kuumregler gekoppelte Vakuumpumpe erzeugt den Filtrat-Flux, die Quantifizierung des Filtrat-Flux
erfolgt automatisiert via Wégung. Riickspiilen und Membranbeliiftung kdnnen ebenso automatisch
gesteuert werden. Quelle: eigene Zeichnung und Aufnahme.

3.1.2.4 Automatisierung

Die Automatisierung der Filtrationsanlage Mini-Harvester ist eine Erweiterung des institutsin-
tern entwickelten LabVIEW-basierten Programms BioProCon. Diese umfasst die Regelung der
in den Mini-Harvester ein- und austretenden Strome, die Beliiftung der Membranfasern, das
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3.1 Konzeption und Automatisierung

Riickspiilen der Membranfasern sowie die Erzeugung der Triebkraft der Filtration. Zudem
konnen die Parameter zur online Berechnung der mittels Wagung quantifizierbaren Volumen-
strome eingestellt werden (Abbildung 3-8 B). Einige der in Abbildung 3-8 gezeigten Eingabe-
felder und Variablen dienen dem reibungslosen Betrieb der Anlage und umfassen beispielsweise
Wartezeiten. Folgend sind daher lediglich die Kernpunkte der Automatisierung zusammenge-
fasst.

Fiir die Zugabe des zu trennenden Materials (Feed) tiber die Feed-Pumpe sind zwei Betriebs-
weisen vorgesehen (Abbildung 3-8 B). Neben einem konstanten Volumenstrom kann der Feed-
Strom auBerdem als Summe der austretenden Strome (Filtrat, Retentat und ggf. Uberlaufstrom)
definiert werden, um ein Absinken des Fiillstandes zu verhindern. Die aufkonzentrierte Zellsus-
pension (Retentat) kann als konstanter Wert oder als prozentualer Wert des Filtrat-Flux einge-
stellt werden. Das Retentat (Abbildung 3-8 B) kann in das Vorlagegefal zuriickgeleitet
und/oder in einem separaten GefdBB gesammelt werden. Der Menge des separierenden Ern-
testroms wird mittels Wagung quantifiziert und ndherungsweise mittels der Dichte von Wasser
in einen Volumenstrom umgerechnet. Durch den Einbau des Vakuumreglers konnen zwei
Betriebsweisen beziiglich der Filtration realisiert werden: Neben einem konstanten TMP kann
ein konstanter Filtrat-Flux erzeugt werden (Abbildung 3-8 A). Die Menge an Filtrat wird dabei
iiber eine Waage online gemessen und im Programm {iiber die temperaturabhédngige Dichte von
Wasser in einen Volumenstrom umgerechnet. Der eingebaute Temperatursensor gibt dabei die
in Echtzeit gemessene Temperatur an. Ein Druckmessumformer misst den anliegenden Trans-
membrandruck, welcher automatisch aufgezeichnet wird.

ap 4ap ap

| |
as_ ap 4 ap

||
ap_4ap ap ap
|
ap ap ap

dp 4ap ap a8 a4 dp db

o fo | o o | o o | [io Ho |

C

Abbildung 3-8: Prozessleitsystem BioProCon, welches fiir den automatisierten Betrieb der Filtrationsanlage Mini-
Harvester konzipiert wurde. Aktuelle Prozessparameter konnen in einer Ubersicht (nicht gezeigt) ab-
gelesen werden. Die Auswahlmoglichkeiten und Eingabefelder (A-C) erlauben eine individuelle An-
passung der Funktionen der Anlage an die Bediirfnisse des Prozesses. Fiir bestimmte Funktionswei-
sen inaktive Felder sind ausgegraut.
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3 Membran Filtrationsanlagen — Entwicklung, Charakterisierung und Betrieb

Zur Reduktion von Membran-Fouling werden die Membranfasern mit VE-Wasser riickgespiilt
(Abbildung 3-8 B). Das Riickspiilen kann automatisiert bei Erreichen eines maximalen TMP,
minimalen Filtrat-Flux oder dem Ablauf eines vorgegebenen Zeitintervalls initiiert werden.
Zudem kann der Vorgang manuell eingeleitet werden. Zusétzlich zum Riickspiilen werden die
Membranfasern beliiftet, der gewlinschte Gasvolumenstrom wird mittels eines Massendurch-
flussreglers (MFC) geregelt und iiberwacht (Abbildung 3-8 A). Alle ein- und austretenden
Strome am Mini-Harvester sowie des ggf. gekoppelten Photobioreaktors konnen konstant
bezichungsweise zeitgesteuert eingestellt werden (Abbildung 3-8 C). In letzterem Modus kon-
nen die gewiinschten Sollwerte in tabellarischer Form beliebig genau eingegeben werden. Um
ein Leerlaufen des Mini-Harvesters zu vermeiden, werden zwei kapazitive Fiillstandsensoren
zur Regelung des Fiillstandes eingesetzt (Abbildung 3-8 A). Die Signale dieser Sensoren passen
bei Bedarf die Drehzahl der Feed-Pumpe an den Prozess an. Sensor 1 ist knapp oberhalb der
Fasern angebracht und markiert den Mindestfiillstand (Fasern sind gerade mit Fliissigkeit be-
deckt). Wird dieser Fliissigkeitsspiegel unterschritten, gibt sie Software eine Erhohung der
Drehzahl nach einer internen Berechnung an die Feed-Pumpe weiter. Dieser neue Sollwert ist
um einen Bruchteil des vom Experimentator eingegebenen Sollwertes erhoht, wobei die Zu-
nahme der Drehzahl zeitabhingig ansteigt, bis der Sensor ein Erreichen des minimalen Fiill-
standes anzeigt. Der Betrag der Drehzahlerh6hung wird in einem Korrekturfaktor gespeichert
und im weiteren Betrieb zum vom Experimentator vorgegebenen Sollwert der Feed-Pumpe
addiert. Sensor 2 wird am Uberlauf angebracht und zeigt damit an, ob ein Uberlaufstrom erzeugt
wird. Im Regler wird das Signal des Niveauschalters mit dem Sollzustand des Uberlaufstroms
(an/aus) verglichen und bei Bedarf die Drehzahl der Feed-Pumpe angepasst. Auch hier wird der
Betrag der Verdnderung der Pumpendrehzahl als Korrekturfaktor fiir den weiteren Verlauf des
Versuches zum Sollwert addiert beziehungsweise abgezogen. Alle Drehzahlanpassungen wer-
den also nacheinander addiert beziehungsweise subtrahiert. Bei Versuchsende wird der Korrek-
turfaktor auf null zuriickgesetzt. Eine Begrenzung des Korrekturfaktors geschieht durch die
Eingabe der minimalen und maximalen Geschwindigkeit der Feed-Pumpe. Um in der Betriebs-
weise ,,konstanter Filtrat-Flux“ die Einregelung am Start der Filtration beziehungsweise nach
einer Probenentnahme zu verbessern, kdnnen ein Startdruck und eine Wartezeit vorgegeben
werden (Abbildung 3-8 A).

3.2 Charakterisierung Membran

3.2.1 Spezifikation laut Hersteller

Aufbau des Membranmoduls

Das im Harvester eingesetzte Membranmodul Puron ® Hollow Fiber Demo Rows ist ein De-
monstrationsmodul der Firma Koch Membrane Systems im LabormaRstab (Abbildung 3-9 A &
B) mit folgenden Abmessungen: reduzierte Hohe: ~440 mm, Breite: 348 mm, Tiefe: 92 mm. Es
besteht aus drei Biindeln von PVDF Hohlfasern mit einem Durchmesser von ~75 mm. Pro
Einheit sind je 228 Fasern angebracht, insgesamt betragt die Zahl an Membranfasern also ng,.
sem = 684. In der Mitte jedes Biindels ist der Gasauslass (@ 5 mm) angebracht, aus welchem die
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3.2 Charakterisierung Membran

Gasblasen zur Fouling-Reduktion entlang der Membranfasern austreten. Die Anschliisse fiir
Beliiftung und zur Abnahme des Filtrates sind seitlich am Modul angebracht.

Abbildung 3-9: Fiir die Filtrationsanlage Harvester eingesetztes Membranmodul Puron ® Hollow Fiber Demo Rows
der Firma Koch Membrane Systems. A & B: Fotos, C: Rasterelektronenmikroskop (REM)-
Aufnahmen der Membranfasern des Filtrationsmoduls. Quelle: eigene Aufnahmen (institutsintern und
Projektpartner).

Spezifikation des Membran-Materials

Das Membranmaterial (Abbildung 3-9 C) wird geméal} des Datenblattes des Moduls wie folgt
spezifiziert:

- Material: firmeneigenes Polyvinylidenfluorid (PVDF)
- Nominale Porengrdf3e: 0,03um

- AuBlendurchmesser draser: 2,6 mm

- pH-Bereich: 2,0-10,5

- Temperatur-Bereich: 5-40°C

- Max. TMP: + 0,6 bar

Im Mittel betrdgt die fiir die Filtration zur Verfligung stehende Membranldnge pro Faser lr..
ser = 23,4 £ 0,2 cm, woraus nach Formel (3.6) eine Membranfldche Am von 1,31 m? berechnet
werden kann.

AM =T dFaser ' 1Faser * NFasern (36)

Fiir den Mini-Harvester wurden einzelne Fasern des Membranmoduls eingesetzt, welche vor
dem Einkleben in den Faserhalter (Abbildung 3-10) auf die gewiinschte Lange von ca. 10-12 cm
zugeschnitten wurden. Die dabei generierte Membranfliche kann analog nach Gleichung (3.6)
berechnet werden.
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3 Membran Filtrationsanlagen — Entwicklung, Charakterisierung und Betrieb

Abbildung 3-10: Faserhalter des Mini-Harvesters von vorne (links) und hinten (rechts). Um den Auslass der Beliif-
tung (mittig) werden kreisformig angeordnet 12 Hohlfasern eingeklebt. Im Reservoir (hinten) wird
das Permeat gesammelt und abgesaugt. Quelle: eigene Aufnahmen.

3.2.2 Membranwiderstand und -permeabilitit

Das kommerziell erhéltliche Membranmodul Puron ® Hollow Fiber Demo Rows wurde direkt
nach dessen Erwerb mit vollentsalztem Wasser (VE-Wasser) charakterisiert. Zuniachst wurde
der Widerstand der sauberen Membran Ry in Abhdngigkeit des angelegten Transmembrand-
rucks ohne Membranbeliiftung ermittelt (Abbildung 3-11). Nach Gleichung (2.19) (Darcy
Gesetz, Kapitel 2.7.4.1) ist Ry eine Funktion des angelegten TMP, des resultierenden Filtrat-
Fluxes sowie der dynamischen Viskositit pur der zu filtrierenden Suspension. Die Temperatur-
abhingigkeit von pr wurde bei der Berechnung von Ry fiir jeden Messpunkt durch eine Interpo-
lation von Literaturdaten (VDI-Gesellschaft Verfahrenstechnik und Chemieingenieurwesen
2013) mittels der online gemessenen Temperatur in der Trennkammer beriicksichtigt. Fiir das
Membranmodul wurde eine Zunahme von Ry mit steigendem TMP ermittelt (Abbildung 3-11
A). Fiir porose Ultrafiltrations (UF)-Membranen wurde von (Huisman et al. 1997) eine solche
Drucksensitivitdt beschrieben. Durch die steigende Krafteinwirkung bei hohen TMPs werden
die Poren der Membran zusammengedriickt, wodurch sich deren Widerstand erhdht. Eine empi-
rische Gleichung fiir die Beziehung zwischen angelegtem TMP und resultierendem Ry kann
daher fiir polymere Membranen allgemein beschrieben werden als:

Ry = Ry + v, - TMP* (3.7)

Der Faktor k (0,6 <k <1,0) beschreibt dabei den einheitenlosen Kompressibilititsfaktor der
Membran, welcher durch die Porositit des Membranmaterials sowie der Membran selbst defi-
niert wird. Der Vorfaktor v, wird als membranspezifische Konstante angegeben. Ry ist als
Membranwiderstand ohne angelegten TMP zu verstehen, welcher in der Praxis nicht messbar
ist. Die Interpolation der Messwerte in Abbildung 3-11 durch einen allometrischen Fit liefert
folgende Gleichung (3.8) fiir den druckabhédngigen Membranwiderstand (R? = 0,98):

Ry= 4,135 -10'1+2,004 -10'° -TMP®6648 (3.8)

Der vergleichsweise geringe Kompressibilitdtsfaktor von k = 0,6648 deutet auf eine hohe Sensi-
tivitdt der Membran gegeniiber dem angelegten Druck hin, welche fiir neue Membranen {iblich
ist. In Ubereinstimmung mit Huisman et al. 1997 ist eine erhohte Druckempfindlichkeit bis
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3.2 Charakterisierung Membran

200 mbar messbar. Zudem kann eine mittlere Membranpermeabilitdt Pw mie fiir Wasser von
515,66 L-m-h"!-bar! im Druckbereich zwischen 0 und ~300 mbar ermittelt werden.
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Abbildung 3-11: Widerstandes der sauberen Membran Rm des Membranmoduls des Harvesters

B

(A) Veranderung

von Rm mit ansteigendem Transmembrandruck (TMP), die gemessenen Werte (schwarze Vierecke)
werden durch einen allometrischen Fit (rote Linie, durchgefiihrt mit dem Programm OriginPro2020)
angendhert bei R? = 0,98. (B) Gemessener Widerstand der sauberen Membran Rm in Abhéngigkeit der
eingestellten Membranbeliiftung (0,000-2,500 vvm) fiir verschiedene Filtrat-Fluxe (22,9-91,64 L-m"

2-h!) fiir VE-Wasser.

Um einen Einfluss der Membranbeliiftung auf Rym auszuschlieBen, wurde dieser fiir verschiede-
ne Beliiftungsraten und Filtrat-Fluxe gemessen (Abbildung 3-11 B). Durch die Gasblasen wird
zeitweise ein Fliissigkeitsvolumen an der Membranoberfldche verdringt, wodurch es zu einer
scheinbaren Verringerung der Permeabilitit, einhergehend mit einer Erh6hung von Ry kommen
kann. Dieser Effekt tritt lediglich bei geringen Filtrat-Fluxen (22,90 und 34,36 L-m™-h’') auf,
hier ist eine Erhdhung von Ry mit zunehmender Beliiftungsrate messbar. Fiir hohe Fliisse
(> 45,82 L-m™-h"") ist keine eindeutige Tendenz zu beobachten, wobei die Schwankungen von
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Rwm in Abhéngigkeit der Beliiftungsrate gering ausfallen. Alle Messdaten sowie die daraus
berechneten Werte fiir Rm sowie Pew sind im Anhang in Tabelle 8-12 dargestellt.

Bei der Filtration ionenhaltiger Losungen kommt es entlang der (geladenen) Membranoberfla-
che zur Ausbildung sogenannter elektrochemischer Doppelschichten. Diese sind definiert als
Grenzschichten, an welchen sich elektrisch geladene Schichten gegeniiberstehen und kénnen
auch bei der Filtration von Wasser entstehen. Wird die Losung nun durch die Membranporen
gepresst, kann es zu einer Verschiebung der lonen von deren préferierten Positionen kommen.
Dieser sogenannte elektroviskose Effekt fiihrt zu einer scheinbaren Erhohung der Viskositét der
Fliissigkeit an der Membranoberfliche. Dadurch kommt es zur Ausbildung eines elektrovisko-
sen Widerstands in den Poren der Membran, wodurch der Membranwiderstand scheinbar erhoht
wird. Im Falle der Filtration von reinem Wasser bilden sich stark ausgepriagte Doppelschichten
(Gouy-Chapman). Eine Zugabe von Salzen kann ab einem Grenzwert der Salzkonzentration
eine Verringerung der Dicke der Doppelschicht, einhergehend mit einer Verringerung des
Widerstandes fiir das passierende Wasser (Permeat), hervorrufen. (Huisman et al. 1997) Um
auszuschlieBen, dass der beschriebene elektroviskose Effekt im vorliegenden Fall auftritt, wurde
der Membranwiderstand analog zu den Versuchen mit VE-Wasser mit einer NaCl-Losung
zweier Konzentrationen (0,2 und 0,4 M) fiir zwei Beliiftungsraten der Membranfasern (0,0 und
0,625 vvm) bestimmt.

NaCl 1x; 0,000 vvm [ NaCl 1x; 0,625 vvm
NaCl 2x, 0,000 vvm  [SR NaCl 2x, 0,625 vvm
Wasser, 0,000 vvm - Wasser, 0,625 vvim
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Abbildung 3-12: Gemessener Widerstand der sauberen Membran Ry des Membranmoduls des Harvesters in Abhén-
gigkeit der eingestellten Membranbeliiftung fiir ionenhaltige Losungen und VE-Wasser. Getestet
wurden die Beliiftungsraten 0,000 und 0,625 vvm sowie NaCl-Losungen zweier Konzentrationen (1x:
0,2 M, 2x: 0,4 M) bei einem konstanten Filtrat-Flux von 22,90 L-m™>-h"! sowie 34,36 L-m2-h"l.

In Abbildung 3-12 ist der Membranwiderstand fiir zwei Beliiftungsraten der Membranfasern
(0,000 sowie 0,625 vvm) fiir VE-Wasser und NaCl-Losungen zweier Konzentrationen
(1x: 0,2 M, 2x: 0,4 M) dargestellt. Die Gehalte der Ionenldsungen wurden in Anlehnung an
einschldgige Literatur ausgewdhlt (Huisman et al. 1997). Trotz der erhohten lonenstirke der
beiden NaCl-Losungen war keine merkliche Verdnderung des Ry im Vergleich zu VE-Wasser
messbar. Daher kann ausgeschlossen werden, dass der Membranwiderstand durch die Gouy-
Chapman Doppelschichten signifikant beeinflusst wird. Die ermittelte Gleichung (3.8) fiir Ry in
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3.2 Charakterisierung Membran

Abhéngigkeit des angelegten TMP kann also als fiir das eingesetzte Membranmodul allgemein
giiltig angenommen werden.

Auch fiir das Membranmodul des Mini-Harvesters (Faserhalter) wurde eine Charakterisierung
mit VE-Wasser durchgefiihrt. Neben dem Einfluss der Membranbeliiftung (0,0 und 20,0 vvm)
wurde zusétzlich der Temperatureinfluss (20, 30 und 35 °C) auf den erzielbaren Filtrat-Flux bei
Variation des TMP (13, 113, 213 und 263 mbar) quantifiziert (Abbildung 3-13).
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Abbildung 3-13: Gemessener Widerstand der sauberen Membran Ry des Membranmoduls des Mini-Harvesters. Rm
wurde in Abhéngigkeit der eingestellten Membranbeliiftung (0 vvm (-) und 20 vvm (+)) und Tempe-
ratur (20, 20 und 35 °C) fiir verschiedene TMPs von 13, 113, 213 und 263 mbar ermittelt.

Bei einer Temperatur von 20 °C ist fiir alle angewandten Transmembrandriicke ein Einfluss der
Membranbeliiftung auf den gemessenen Rum ersichtlich. Fiir die Temperaturen 30 °C und 35 °C
sind die Schwankungen von Ry mit und ohne Beliiftung weniger ausgeprégt. Die vergleichs-
weise hohe Beliiftungsrate von 20 vvm erzeugt grofle Luftblasen, wodurch das umgebende
Wasser von einem groBlen Teil der Membranoberflache verdringt wird und dessen Permeation
somit erschwert. Eine Erhohung der Temperatur hat trotz der Verringerung der Viskositét des
Wassers einen leichten Anstieg von Ry fiir alle getesteten TMPs zur Folge, welcher auf die
Reaktion des Membranmaterials auf die Temperaturverdnderung zuriickzufiihren ist. Analog
zum Membranmodul am Harvester steigt der Membranwiderstand mit zunehmendem TMP
aufgrund der Kompressibilitit der Membran. Die Geometrie und Einzelanordnung der Fasern
(anstatt in Biindeln) bedingt einen wesentlich verringerten Ry am Faserhalter des Mini-
Harvesters verglichen mit dem Modul im Harvester.

3.2.3 Filtration partikelbeladener Suspensionen - Kkritischer Flux

Die Reinstwasserpermeabilitdt einer Membran aus dem vorhergehenden Kapitel 3.2.2 gibt den
maximalen Permeat-Flux pro m?> Membranfliche und angewandtem TMP der eingesetzten
Membran an. Dieser Fluss wird bei der Filtration partikelbeladener, realer Suspensionen aller-
dings nicht oder nur fiir einen marginal kurzen Zeitraum zu Prozessbeginn erzielt. Durch die

85



3 Membran Filtrationsanlagen — Entwicklung, Charakterisierung und Betrieb

Anhaftung von Partikeln und geldsten Substanzen an der Membranoberfliche sowie in den
Poren, dem sogenannten Membran-Fouling, kann iiber einen léngeren Zeitraum nur bei Anwen-
dung geringerer Permeatfliisse stabil filtriert werden. Der Absolutwert dieses Fluxes variiert je
nach Betriebsbedingungen der Filtration (Membranbeliiftung, Konzentration an Feststoffen und
geldsten Substanzen im Ausgangsmaterial, Temperatur, usw.) und eingesetzter Membran (Po-
rengrofe, Hydrophilie, Material, usw.). Der sogenannte kritische Flux Jc hat sich als Schwel-
lenwert zur Angabe eines maximal mdglichen Permeat-Fluxes etabliert, welche eine stabile
Filtration bei geringer Fouling-Entwicklung erlaubt. In der Praxis wird oftmals ein Permeat-
Flux angewandt, welcher 80 % des ermittelten kritischen Flux unter den gegebenen Bedingun-
gen beziiglich Membran, Filtrationsanlage und zu trennender Suspension betrdgt. Zur weiteren
Charakterisierung der in den Filtrationsanlagen Harvester und Mini-Harvester eingesetzten
Membran wurde daher der kritische Flux bestimmt. J. wurde fiir verschiedene Betriebsbedin-
gungen (Membranbeliiftung) und Biomassekonzentrationen einer Modellkultur (Saccharomy-
ces cerevisiae), als auch realen Algenkulturen (Chlorella vulgaris) ermittelt. Einsatz fiir die
Bestimmung des kritischen Flux fand die Anlage Harvester, die Ergebnisse sind in Form eines
wissenschaftlichen Papers (DOI: https://doi.org/10.1002/elsc.202100052) verdffentlicht (sieche
Literatur Anhang 7.3). Im Folgenden sind die wichtigsten Ergebnisse zusammengefasst.

Fiir eine erste Charakterisierung der Filtrationsanlage Harvester fand Backerhefe (Saccharomy-
ces cerevisiae) als Modellorganismus Einsatz. Zundchst wurde der kritische Flux J. fiir ver-
schiedene Biotrockenmassekonzentrationen und Beliiftungsraten der Membranfasern bestimmt
(Tabelle 3-3). Bei einer konstanten Membranbeliiftung von 1,25 vvm war eine Abnahme von J.
mit steigender Biomassekonzentration messbar. Eine Erhohung der Membranbeliiftung von 1,25
auf 2,50 vvm fiihrte aufgrund der verstdrkten Durchmischung und Scherkrifte bei geringen
Biomassekonzentrationen (3,0 gsrm'L!) zu einem Anstieg von J.. Ohne Membranbeliiftung
kann aufgrund der durch die fehlende Durchmischung auftretende Sedimentation der Hefezellen
am Boden der Filtrationskammer keine Bewertung des kritischen Flux erfolgen. Fiir hohe Bio-
massekonzentrationen (15,0 ggrm- L) fiihrt die Erhdhung der Beliiftung zu einer Reduktion von
J. aufgrund der erhohten Scherbelastung und daraus resultierenden Zelllyse.

Tabelle 3-3: Kritischer Flux Jc von Béckerhefesuspensionen (S. cerevisiae) und Mikroalgenkulturen (axenische
C. vulgaris H14, nicht-axenische C. vulgaris R-117) am Harvester. J. wurde fiir verschiedene Bio-
massekonzentrationen und Beliiftungsraten der Membranfasern bestimmt.

Spezies BTM-Konzentration  Beliiftung Je dTMP/dt bei J.
(germ- L") (vvm) (L-m?2-h") (Pa-min™)
S. cerevisiae 3,0 0,00 Jc>2748 4,32
S. cerevisiae 3,0 1,25 25,18 11,01
S. cerevisiae 15,0 1,25 20,60 20,61
S. cerevisiae 3,0 2,50 Jc>2748 4,04
S. cerevisiae 15,0 2,50 18,32 22,77
C. vulgaris H14 0,8 1,25 Jc>32,06 6,95
C. vulgaris H14 1,0 1,25 Jc>2293 12,11
C. vulgaris R-117 4.8 1,25 15,57 14,45
C. vulgaris R-117 10,0 1,25 10,08 18,04
C. vulgaris R-117 17,5 1,25 10,08 15,27
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Fiir die Filtrationsanlage Harvester wurde eine Beliiftungsrate der Membranfasern von
1,25 vvm als Optimum zwischen Fouling-Reduktion und Minimierung der Scherbelastung der
Zellen identifiziert. Ein Wert in dieser Grofenordnung wurde auch fiir andere Filtrationsanlagen
ermittelt (Alipourzadeh et al. 2016; Wu et al. 2008Db).

Tabelle 3-3 zeigt weiterhin Filtrationsdaten, welche mit Mikroalgenbiomasse der Spezies Chlo-
rella vulgaris aus verschiedenen Kultivierungsbedingungen (Labor und Auflenbetrieb) im
groBen Mafistab erzeugt wurden. Die Daten erlauben eine Evaluierung des Fouling-Verhaltens
der eingesetzten Membran nahe am realen Anwendungsfall. Die getesteten Algensuspensionen
enthielten neben Algenzellen auch Zelltrimmer und extrazelluldre Organik (EOM), aufgrund
der nicht-axenischen Kultivierung im AuBlenbereich waren auch Bakterienzellen vorhanden. Im
Vergleich zur Modellsuspension (Hefe) waren wihrend der Filtration der Mikroalgenkulturen
hohere Druckanstiegsraten (dTMP/dt) und niedrigere kritische Fliisse aufgrund der Anwesenheit
von EOM und Zelltriimmern (vgl. Tabelle 3-3) messbar. Zudem wurde eine mit verschiedenen
Literaturstellen (Castaing et al. 2011; Cheng et al. 2017) vergleichbare, negative lineare Korre-
lation von BTM und J. (Bereich: 1,0-10,0 ggrm'L!, R?=0,97) ermittelt. Wihrend der Filtration
der Kultur mit einer Biomassekonzentrationen von 17,5 ggrm'L' konnte kein stabiler Filtrat-
Flux erreicht werden, weshalb dieses Ergebnis als nicht aussagekraftig eingestuft wird.

Neben der Biomassekonzentration konnten weitere Faktoren als relevant fiir die Lage des kriti-
schen Flux bei der Filtration von Mikroalgenkulturen identifiziert werden: Unterschiede im
Filtrationsverhalten verschiedener Spezies konnen auf die Eigenschaften der Zelloberflache
zuriickgefiihrt werden, welche die Wechselwirkungen zwischen Zelle und Membranoberfliche
definiert. In Konsortien mit groBen PartikelgroBenverteilungen (Chlorella-R-117-Kultur) ist die
Packungsdichte der sich aufbauenden Filterkuchenstruktur und damit deren zusitzlichen Filtra-
tionswiderstand erhoht. Ungiinstige Umweltbedingungen wie niedrige Temperaturen oder hohe
Lichtintensitéten wéihrend der Chlorella-R-117-Kultivierung steigern den Gehalt an Zelltriim-
mern und/oder die EOM-Produktion, wodurch Membran-Fouling verstarkt wird.

3.3 Reduktion von Membran Fouling - Riickspiilen
und Pausieren

Folgend sind die Ergebnisse einer Untersuchung der Effektivitit von Dauer und Frequenz des
Riickspiilens (Mini-Harvester, Kapitel 3.3.1) sowie des Pausierens (Harvester, Kapitel 3.3.2)
auf die Filtration einer Modellsuspension (Béckerhefe Saccharomyces cerevisiae) diskutiert.

3.3.1 Riickspiilen

Die Filtrationsanlage Mini-Harvester fand Einsatz fiir eine Untersuchung des Einflusses von
Dauer und Frequenz auf die Effektivitdt periodischen Riickspiilens mittels der Modellsuspensi-
on Bickerhefe (Saccharomyces cerevisiae, Soll-Biomassekonzentration von 3 ggrm-L™"). Der
einfache Aufbau des Mini-Harvesters erlaubte die Filtration mit konstantem TMP von 213 mbar
fiir einen Zeitraum von 120 min. Das Fouling-Verhalten wurde anhand des Abfalls des Filtrat-
Fluxes evaluiert und im Anschluss aus dem daraus berechneten Fouling-Widerstand die Riick-
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spiileffizienz nrs bestimmt. Um die Effektivitdt des Riickspiilens bei zunehmenden Filtrations-
zyklen zu ermitteln, wurde die Hefesuspension in einem Kreislauf filtriert. Hierfiir wurden die
aufkonzentrierte Fraktion (Retentat) sowie das Filtrat zuriick in das Vorlagegefal gefiihrt.
Damit konnte ein Einfluss der Zellkonzentration auf das Riickspiilen ausgeschlossen werden.
Zusétzlich wurden die Ansdtze anhand einer realen Filtration iiberpriift, bei der Filtrat und
Retentat in getrennten Behéltern gesammelt wurden (,,Konzentrierung®™). Vor jedem Ansatz
wurde der Widerstand der sauberen Membran Ry mit VE-Wasser ermittelt (Abbildung 8-7 im
Anhang). Die normierten Filtrat-Flux—Zeit Profile (J/Jo-t Diagramm) der im folgenden vorge-
stellten Filtrationsdaten zeigt Abbildung 8-11 im Anhang.

Tabelle 3-4 fasst die in der vorliegenden Arbeit untersuchten Riickspiildauern (15, 30, 60 und
90 s) zusammen, welche in Anlehnung an Werte aus der Literatur ausgewéhlt wurden (Vera et
al. 2015; Villarroel et al. 2013; Le-Clech et al. 2006). Zwischen dem Riickspiilen wurde jeweils
fiir 15 min filtriert. Ein Filtrationszyklus besteht damit aus der Filtrationszeit (15 min) plus der
Dauer des Riickspiilvorganges.

Tabelle 3-4: Getestete Riickspiildauer bei einer Filtration von S. cerevisiae im Mini-Harvester zur Untersuchung der
Effektivitét des Riickspiilens.

Dauer Filtrationszyklus Anteil Riickspiilen
FI;Z;ZZOI’Z Riickspiilen (s) Gesamt (min) am Zyklus
1 15 15 15,25 1,64 %
2 15 30 15,50 3,23 %
3 15 60 16,00 6,25 %
4 15 90 16,50 9,09 %

Wird Hefe bei konstantem TMP filtriert und alle 15 min fiir 15, 30, 60 beziehungsweise 90 s
riickgespiilt, kann die in Abbildung 3-14 A (Kreislauf) und B (Konzentrierung) gezeigte Riick-
spiileffizienz jeweils zwischen zwei Filtrationszyklen bestimmt werden. Werden die Hefezellen
im Mini-Harvester aufkonzentriert, erzeugen die hoheren Biomassekonzentrationen eine deut-
lich reduzierte Effizienz (5-45 %) des Riickspiilvorganges. Die geringere Biomassekonzentrati-
on wahrend der Filtration im Kreislauf reduziert Fouling-Effekte, wodurch das Riickspiilen
wirksamer ist (20-60 %). Mit zunehmender Riickspiildauer (bis 60 s) ist ein verbessertes Ablo-
sen des Filterkuchens, einhergehend mit einer hoheren Riickspiileffizienz im Kreislaufbetrieb zu
beobachten. Ein ldngeres Riickspiilen von 90 s kann nrs hingegen nicht steigern. Werden die
Hefezellen aufkonzentriert, geht fiir die meisten Zyklen eine Riickspiildauer von 60 s mit der
hochsten Riickspiileffizienz (45-30 %) einher. Aus dem zeitlichen Verlauf von mrs beider Be-
triecbsweisen (Kreislauf und Konzentrierung) kann in Ubereinstimmung mit der Literatur eine
Riickspiildauer von 60 s als Optimum angegeben werden (Vera et al. 2015). Eine Verbesserung
der geringen Effektivitit des Riickspiilens auch bei langerer Dauer kann durch eine gleichzeitige
Beliiftung der Membranfasern erzielt werden (Vera et al. 2015).
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Abbildung 3-14: Riickspiileffizienz nrs zwischen den Filtrationszyklen (A&B) einer Hefesuspension. Retentat und
Filtrat wurden in das Vorlagegefal zuriickgefiihrt (A: Kreislauf), oder getrennt in Gefdlen gesammelt
(B: Konzentrierung), wodurch die Biomassekonzentration im Mini-Harvester gleichblieb (A) bezie-
hungsweise anstieg (B). Alle 15 Minuten wurden die Membranfasern fiir 15, 30, 60 oder 90 Sekunden
bei konstantem Druck (100 mbar) riickgespiilt.
*: keine Bestimmung des Wertes aufgrund fehlender Filtrationsdaten moglich.

In der Literatur wird die Frequenz des Riickspiilens als Hauptfaktor fiir dessen Effizienz ge-
nannt (Robles et al. 2013; Lew et al. 2009). Haufiges Riickspiilen kann zum Eintritt von Mak-
romolekiilen in die Membranporen fithren und damit den Anteil an irreversiblem Fouling in den
ersten Filtrationszyklen erhhen (Wu et al. 2008a). Hefe wurde daher im Kreislauf filtriert und
die Membranfasern im Abstand von 5, 15 beziehungsweise 30 Minuten fiir 30 s riickgespiilt.
Fiir die Einstellungen 15 min/30 s und 30 min/30 s wurde zusitzlich auch mit der Prozessfiih-
rung ,,Aufkonzentrieren® filtriert.

Fiir die Bewertung der Riickspiilfrequenzen wurde die Riickspiileffizienz nrsges zwischen An-
fang und Ende des Filtrationsprozesses im Mini-Harvester bestimmt, zudem wurde der wéhrend
der Filtration entstandene Fouling-Widerstand Rroulingges quantifiziert (sieche Abbildung 3-15).
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Bei dhnlich hohen Filtrationswiderstinden Rpoulingges 1St die Riickspiileffizienz bei einer Riick-
spiilfrequenz von 30 min wesentlich hoher (~37 %), im Vergleich zu 5 min (~10 %). Durch das
hiufige Riickspiilen ist die Ausbildung einer reversiblen Deckschicht auf der Membranoberfla-
che gestort, welche irreversible Fouling-Effekte reduziert. Zudem fiihrt die erleichterte Penetra-
tion von Makromolekiilen in die Membranporen durch das Riickspiilen zu einer vermehrten
Ausbildung irreversibler Fouling-Effekte, welche im néichsten Zyklus durch die Anti-Fouling-
MaBnahme nicht entfernt werden konnen und damit die Effektivitdt des Riickspiilens reduzie-
ren. Die RS-Frequenz von 15 min kann die Effektivitét des Riickspiilens im Kreislauf Betrieb
nicht steigern im Vergleich zu 30 min. Bei einer Aufkonzentrierung der Hefezellen ist zwar der
Fouling-Widerstand bei einer RS-Frequenz von 30 min gegeniiber 15 min erhoht, nrsges liegt
aber sogar etwas oberhalb. Fiir eine Langzeitanwendung des Mini-Harvesters zur Mikroalgen-
abtrennung wird eine Riickspiilfrequenz von 30 min festgelegt, um eine effektive Fouling-
Kontrolle bei moglichst geringer Verdiinnung des Retentats zu erreichen.
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Abbildung 3-15: Riickspiileffizienz nrs.ges zwischen Anfang und Ende der Filtration einer Hefesuspension im Mini-
Harvester sowie der wiahrenddessen entstandene gesamte Fouling-Widerstand Rroulingges. Alle 5, 15
beziehungsweise 30 Minuten wurden die Membranfasern fiir 30 Sekunden bei konstantem Druck
(100 mbar) riickgespiilt.

3.3.2 Pausieren

Das Pausieren (PA) ist eine MaBnahme zur Reduktion von reversiblen Fouling-Phdnomenen an
Filtrationsmembranen. Dabei wird der Permeat-Flux in regelmaBigen, sich wiederholenden
Abstdnden (nach Ablauf des Filtrationsintervalls) fiir eine bestimmte Zeit (Pausierintervall)
ausgesetzt. Die Parameter Dauer und Frequenz der Anti-Fouling-MalBBnahme Pausieren wurden
an der Filtrationsanlage Harvester mittels der Modellsuspension Bickerhefe (Saccharomyces
cerevisiae) untersucht. Verschiedene Kombinationen beziiglich der Dauer der Filtration sowie
des Pausierens wurden angewandt und hinsichtlich ihrer Effektivitit zur Reduktion von Fouling
verglichen. Hierfiir wurde eine Hefesuspension mit einer Soll-Biomassekonzentration von
3 ggrm-L7! fiir die Dauer von 240 min bei einem iiberkritischen Permeat-Flux (24,74 L-m?-h™)
filtriert. Tabelle 3-5 fasst die Parameter der vier Ansdtze zusammen, ein Filtrationsintervall
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besteht aus der Zeit der Filtration plus der Pause. Die Biomassekonzentration in der Trennkam-
mer des Harvesters wurde wihrend der gesamten Filtrationsdauer konstant gehalten (Abbildung
8-12 im Anhang).

Tabelle 3-5: Zusammenfassung der verschiedenen Ansétze der Untersuchung von Dauer und Frequenz des Pausierens
auf die Wirksamkeit der Fouling-Reduktion an der Filtrationsanlage Harvester. Die Experimente
wurden mit einer Hefesuspension (3 germ-L™!) fiir eine Gesamt-Filtrationsdauer von 240 min durchge-

flihrt.

Permeat- .. Intervalldauer
Kiirzel Flux BTM 1 Beluftungsrate Filtration  Pausieren  Gesamt

L-m2hp) (@) (vvm) (min) (s) (min)
P5/60 24,75 2,97 1,25 5 60 6,0
P15/60 24,75 2,80 1,25 15 60 16,0
P15/30 24,75 2,93 1,25 15 30 15,5
P30/60 24,75 2,33 1,25 30 60 31,0

Zur Bewertung der Effektivitit des Pausierens wurden zwei Parameter herangezogen: Neben
der Pausiereffizienz (npa, Reduktion des TMP nach der Pause) zwischen zwei Filtrationsinter-
vallen i und i+1, spielt die Druckerh6hung innerhalb eines Intervalls i (dTMP/dt) beziehungs-
weise iiber die gesamte Versuchsdauer (240 min) eine Rolle. Aufgrund der unterschiedlichen
Frequenzen der Pausen von 5, 15 oder 30 min wurden fiir die jeweiligen Ansétze verschiedene
Zyklenzahlen erreicht. An dieser Stelle sind der Ubersichtlichkeit halber fiir beide Bewertungs-
kriterien lediglich fiir die ersten beziehungsweise zwischen den ersten acht Filtrationszyklen
dargestellt, eine Abbildung aller aufgenommener Werte ist im Anhang zu finden (Abbildung
8-13).
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Abbildung 3-16: Evaluation von Dauer und Frequenz des Pausierens als Anti-Fouling Maflnahme mittels einer
Hefesuspension (3 g-L") an der Filtrationsanlage Harvester. Die Pausiereffizienz (npa) zwischen den
Filtrationszyklen (A) sowie TMP-Anstieg innerhalb eines Filtrationszyklus (B) wurden im zeitlichen
Verlauf (Filtrationszyklen) aufgetragen und evaluiert.

Fiir alle getesteten Ansitze (5 min/60 s, 15 min/60 s, 15 min/30 s, 30 min/60 s) hat das Pausie-
ren zwischen den ersten beiden Filtrationsintervallen (1-2) die geringste Effizienz (Abbildung
3-16 A). Mit zunehmender Intervallzahl (ab Zyklus 2-3), konnten hohe Werte fiir np zwischen
94,16 und 104,38 % bestimmt werden (Abbildung 3-16 A), welche eine effektive Fouling-
Kontrolle andeuten. Analog dazu war der Anstieg des TMP (dTMP/dt) innerhalb des ersten
Filtrationsintervalls fiir alle getesteten Ansédtze am hochsten (Abbildung 3-16 B). Nach der
Ausbildung einer Deckschicht zu Beginn der Filtration kdnnen auch fiir diesen Parameter eine
gute Fouling-Reduktion angegeben werden. Die hohen Werte fir dTMP/dt des Ansatzes
5 min/60 s sind auf das kurze Filtrationsintervall zuriickzufiihren, bei welchem die fiir die
Regelung bendtigte Zeit (1-3 min) stark ins Gewicht fallt.

Fiir die Gesamtdauer der Filtration von 240 min wurde der geringste Druckanstieg (gleichbe-
deutend mit der besten Fouling-Reduktion) fiir den Ansatz 5 min/60 s gemessen (siche Tabelle
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3-6). Die Ansidtze 15 min/30 s und 30 min/60 s konnten &hnlich gute Ergebnisse erzielt werden.
Mit einem vergleichsweise sehr hohen Anteil der Pause an der Filtrationszeit (> 16 %) ist der
Ansatz 5 min/60 s fiir die Anwendung einer Filtration nicht zu empfehlen. Zudem kann das
hiufige An- und Abfahren der Pumpen und Anlage problematisch fiir Zellen (Stress) und Peri-
pherie (Abnutzung) sein. Fiir die Anwendung des Pausierens zur Fouling-Kontrolle werden
daher die Kombinationen 15 min/30 s und 30 min/60 s empfohlen.

Tabelle 3-6: Evaluation des zeitlichen Aufwands verschiedener Kombinationen aus Dauer und Frequenz des Pausie-
rens auf die Wirksamkeit der Fouling-Reduktion. Die verschiedenen Ansdtze wurden beziiglich des
Anteils der Pausenzeit am Filtrationszyklus sowie der TMP-Erh6hung im angewandten Versuchszeit-
raum von 240 min miteinander verglichen.

Kiirzel Anteil Pause-Zeit an Filtrationszyklus dTPM/dt (Pa-min)
(Dauer Filtration + Dauer Pausieren) (innerhalb von 240 min)

P5/60 16,67 % 2,05

P15/60 6,25 % 3,73

P15/30 3,23 % 2,68

P30/60 3,23 % 2,46

3.4 Fouling-Verhalten von Mikroalgensuspensionen

Durch die reversible und irreversible Anhaftung von Partikeln in den Membranporen sowie an
der Membranoberflaiche (Fouling) kommt es zu einer Erhéhung des fiir das Filtrat zu iiberwin-
denden Widerstandes wihrend einer Filtration. Fouling-Effekte erhohen somit den Energiebe-
darf von Filtrationsanlagen und haben somit einen negativen Einfluss auf den 6konomischen
und 6kologischen FuBabdruck des Prozesses. Neben der Optimierung von Fouling reduzieren-
den MafBnahmen (sieche Kapitel 3.3), kann auch eine Anpassung der zu trennenden Suspension
Membranverblockung reduzieren. Selbstverstindlich ist dies nur innerhalb gewisser Grenzen
moglich, nichtsdestotrotz ist die Kenntnis der Fouling-Neigung der einzelnen Komponenten
einer Suspension wichtig fiir die Prozessoptimierung. Werden Komponenten in einer Kultur-
briihe identifiziert, welche malB3geblich irreversibles Fouling verursachen, kann beispielsweise
die Prozessfiihrung der vorangegangenen Kultivierung angepasst werden, um die Bildung dieser
Komponente zu minimieren. Zudem kann eine Anpassung des Reinigungsprotokolls erfolgen
und der Anlagenbetrieb ist besser planbar, da Reinigungsintervalle abgeschétzt werden kdnnen.
Gerade in der Abwasseraufbereitung ist eine Prozessoptimierung zur Kostenreduktion essenzi-
ell, da keine hohen Gewinne erzielt werden konnen. Im Folgenden sind die Ergebnisse einer
Untersuchung des Einflusses verschiedener Komponenten einer Mikroalgensuspension auf das
Membran-Fouling diskutiert. Hierfiir wurden die verschiedenen Fraktionen einzeln im Mini-
Harvester filtriert und das Filtrat-Flux — Zeit — Profil aufgenommen. Dieses wiederum erlaubte
die Ermittlung und Evaluierung der dabei entstandenen Fouling-Widersténde.
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3.4.1 Einfluss von Wachstumsphase und Biomassekonzentration
einer Algenkultur

Wihrend der Kultivierung von Mikroalgen im Satzbetrieb werden die Figenschaften des Kul-
turmediums sowie der Algenzellen (Zelloberfldche sowie makromolekulare Zusammensetzung)
durch den Konsum von Néhrstoffen, der Sekretion von organischem Material (EOM) sowie der
Zunahme der Zell-Konzentration (einhergehend mit der Verringerung der Lichtverfiigbarkeit
pro Zelle) veriandert. Beispielsweise werden Menge und Art des EOM von der Dauer der Kulti-
vierung — sprich dem Alter sowie der Wachstumsphase der Kultur — bestimmt (Zhang et al.
2012; Ye et al. 2019). Zudem bedingen hohere Biomassekonzentrationen die Ausbildung von
Filterkuchen, deren Struktur durch die Interaktion mit EOM verdichtet werden kann (Bourcier
et al. 2016). Fiir den Einsatz der Membranfiltration im Zuge einer Langzeitanwendung wie bei
einem Membran-Photobioreaktor zur Abwasserautbereitung, ist die Kenntnis des Fouling-
Verhaltens der Mikroalgensuspension in den verschiedenen Wachstumsphasen ein wertvolles
Werkzeug zur Optimierung der Anti-Fouling Maflnahmen. Im Zuge dessen war die Untersu-
chung des Finflusses der Wachstumsphase wihrend einer Satz-Kultivierung sowie der Bio-
massekonzentration Gegenstand der Experimente der vorliegenden Arbeit. Hierfiir wurden
Algenzellen der Spezies Chlorella vulgaris in der exponentiellen, linearen und stationiren
Wachstumsphase wie in Abschnitt 2.7.5 (Fraktionierte Filtration von Algensuspensionen (Mini-
Harvester)) fraktioniert und im Anschluss mittels der Filtrations-Anlage Mini-Harvester in zwei
(Resuspensionen) beziehungsweise drei (native Suspension und Uberstand) konsekutiven Filtra-
tionszyklen filtriert. Zwischen den Zyklen wurde mit VE-Wasser riickgespiilt. Die Kultivierung
fand in einem 2 L-Photobioreaktorsystem in BB-Medium bei 25 °C, pH 7,5 und 300 umol-m’
2.1 statt. Vor der Filtration jeder Fraktion wurde der Widerstand der sauberen Membran Ry mit
VE-Wasser ermittelt (Abbildung 8-9 im Anhang).

Die Wachstumskurve in Abbildung 3-17 zeigt den typischen zeitlichen Verlauf der Biotro-
ckenmasse sowie der OD7so einer Mikroalgenkultivierung. Die gewéhlten Abbruchpunkte (Tag
3, Tag 5 und Tag 7) liegen in den Bereichen der exponentiellen (E, rot), linearen (L, griin) und
stationdren (S, blau) Wachstumsphase. Wéhrend der exponentiellen Wachstumsphase wachsen
Mikroalgen mit der hochsten Wachstumsrate, da alle fiir die Teilung benétigten Substrate
(Nahrstoffe und Licht) vorhanden sind. In der darauffolgenden linearen Phase treten erste Limi-
tierungen auf, wodurch die Wachstumsrate auf einen konstanten Wert reduziert wird. Die Zell-
teilung in der stationdren Phase erliegt nahezu aufgrund des Mangels an Nihrstoffen sowie einer
geringen Verfiigbarkeit von Licht pro Einzelzelle. (Posten 2018)
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Abbildung 3-17: Wachstumskurve (Biotrockenmasse, OD7s0) der Chlorella vulgaris Kulturen nach drei, fiinf oder
sieben Tagen. Die Kultivierung fand in BB-Medium bei 25 °C, pH 7,5 und 300 umol-m2-s! statt.
Nach Kulturabbruch (Tag 3, Tag 5, Tag 7) wurden die einzelnen Fraktionen der Mikroalgensuspensi-
onen am Mini-Harvester filtriert.

Der Stickstoffgehalt im Medium erlaubt eine theoretische Biomassekonzentration von 0,42 g-L-
!, unter der Annahme eines Stickstoffgehaltes von 10 %. Die gemessene Biotrockenmasse lag
fiir alle Abbruchpunkte oberhalb dieses Wertes, weshalb eine ansteigende N-Limitierung fiir die
Kultur mit zunehmender Dauer anzunehmen ist. Dieser Mangel induziert die Bildung intrazellu-
larer Speicherstoffe (hier: Kohlehydrate) in der Griinalge C. vulgaris (Safi et al. 2014). Instituts-
intern wurde ein minimaler Kohlehydratgehalt von ~20 % fiir die Mikroalge C. vulgaris im
beziiglich Néhrstoffen nicht-limitierten Zustand gemessen, dementsprechend kann der Stickstoff
Mangel fiir die Kultur der exponentiellen Wachstumsphase als minimal klassifiziert werden
(siehe qkohlchydrat i Tabelle 3-7). Der Anstieg des intrazelluldren Kohlehydratgehalts mit zuneh-
mendem Kulturalter (Tabelle 3-7) spiegelt die Zunahme der Stickstofflimitierung wider. Der
vergleichsweise geringe Pigmentgehalt von qpigmenie< 1 % aller Kulturen (Safi et al. 2014) kann
als Folge dieses Mangels sowie einer ausreichenden Lichtversorgung der Zellen interpretiert
werden.

Tabelle 3-7: Biomassekonzentration intrazelluldrer Kohlehydrat- beziehungsweise Pigmentgehalt einer C. vulgaris
Kultur. Die Zellen wurden in der exponentiellen (E), linearen (L) und stationéren (S) Wachstumspha-
se einer Kultivierung in BB-Medium bei 25 °C, pH 7,5 und 300 pmol-m=2-s™' beprobt.

Kiirzel Kultivierungsdauer BTMin g-L! OD7sp  (kohlchydrate (Pigmente

E 3 Tage 0,838 4,18 0,19 0,009
L 5 Tage 1,450 7,60 0,25 0,004
S 7 Tage 1,200 9,68 0,38 0,005

Zur besseren Vergleichbarkeit wurde der wihrend der Filtration der einzelnen Fraktionen ge-
messene Fouling-Widerstand Rrouing beziiglich des zu Beginn auftretenden Widerstandes Rrou-
ling,0 Normiert und der zeitliche Verlauf aufgetragen (Abbildung 3-18). Fiir jede Fraktion ist nach
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einem steilen Anstieg von Rrouting/Rroutingo gefolgt von einer kurzen Ubergangsphase eine lang-
samere Zunahme des Widerstandes zu beobachten. Die saubere Membran (zum Filtrationsbe-
ginn beziehungsweise nach dem Riickspiilen) ist also sehr anfillig fiir ein schnelles Anhaften
von Partikeln. Die Ausbildung eines Filterkuchens bewirkt die verlangsamte Reduktion der
Permeabilitit. Zur Evaluierung der fraktionierten Filtration wurde auBerdem das jeweils wéh-
rend der ersten beiden Filtrationszyklen gebildete Gesamt-Fouling Rroutingges jeder Fraktion der
verschiedenen Wachstumsphasen (Abbildung 3-19) herangezogen. Die Giite des Riickspiilens
bezichungsweise die Art des entstandenen Foulings (reversibel oder irreversibel) zwischen den
Filtrationszyklen kann anhand dieses Verlaufs beurteilt werden. Bei einer vollstindigen Entfer-
nung des im vorhergehenden Zyklus gebildeten Foulings liegt der Start-Wert von Rgou.
ling/RFouling,0 im folgenden Zyklus bei 1,0. Eine Erhohung des Start-Wertes impliziert verblieben-

des Fouling, welches gemiB der Definition in der vorliegenden Arbeit als irreversibel
klassifiziert wird.
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Abbildung 3-18: Zeitlicher Verlauf normierten Fouling-Widerstandes Rrouling/RFouling,0 verschiedener Fraktionen einer
C. vulgaris Suspension unterschiedlichen Kulturalters einer Filtration am Mini-Harvester. (A: Algen-
zellen in VE-Wasser resuspensidert, B: Algenzellen in VE-Wasser resuspensidert mit angepasster
OD7s0, C: zellfreier Uberstand, D: native Suspension) Ein Abbruch der Kultivierung fand in der ex-
ponentiellen (E), linearen (L) oder stationdren (S) Wachstumsphase statt. Die OD7s0 der nativen Sus-
pension sowie der Resuspension betrug 4,18 (E), 7,60 (L) sowie 9,68 (S) und wurde fiir die Resus-
pension mit angepasster OD7s0 auf 4,18 eingestellt.

Der Einfluss der Zell-Konzentration auf die Fouling-Bildung kann durch den Vergleich der in
VE-Wasser resuspendierten Zellen mit und ohne Anpassung der Konzentration auf eine OD7so
von 4,18 evaluiert werden (siehe Abbildung 3-19 und Abbildung 3-18 A & B). Die Resuspensi-
on der Zellen der exponentiellen Wachstumsphase (E) weist trotz der wesentlich geringeren
Biomassekonzentration eine hohe Fouling-Neigung auf: Zum einen liegen die Werte des Ge-
samt-Fouling-Widerstands aller Resuspensionen in einem &hnlichen Bereich (Abbildung 3-19),
zudem zeigt der normierte Fouling-Widerstand in Abbildung 3-18 A die starkste Erhhung des
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Startwertes. Zwischen den Zellen der exponentiellen und linearen Wachstumsphase mit und
ohne Anpassung der OD fallen die Unterschiede im Zeitprofil von Rrouting/Rrouiing0 geringer aus,
fiir beide Ansitze ist irreversibles Fouling bereits zwischen dem ersten und zweiten Filtrations-
zyklus messbar (Abbildung 3-18 A & B). Die Reversibilitdt des Foulings wird fiir Zellen der
linearen Wachstumsphase also mafgeblich von der Oberflachenstruktur der Zellen und weniger
von deren Konzentration beeinflusst. Fiir die Zellen der linearen und stationdren Wachstums-
phase sinken die Werte filir Rroulingges bei einer Reduktion der Zellzahl (Abbildung 3-19), wobei
die Zellen der stationdren Phase den geringsten Fouling-Widerstand erzeugen. Aus der Literatur
ist eine Zunahme des Zeta-Potentials der Zelloberfliche von Chlorella vulgaris mit zunehmen-
dem Kulturalter wihrend einer Satz-Kultivierung bekannt (Chang und Lee 2012). Das verdnder-
te Zeta-Potential wird mit einer Stickstofflimitierung assoziiert, welche eine Reduktion der
funktionellen Gruppen (hauptsidchlich Polysaccharide und Proteine) auf der Zelloberfliche
bewirkt (Zhang et al. 2012). Dies wiederum fiihrt zur Reduktion der elektrostatischen Absto-
Bung zwischen den Zellen und einer darauthin verstirken Flokkulation der Mikroalgen (Salim
et al. 2013), sowie zu einer veranderten Neigung der Zellen zur Anhaftung an beispielsweise der
Membranoberfldche (Zhang et al. 2012). Aufgrund des ansteigenden intrazelluliren Kohlehyd-
ratgehaltes mit zunehmendem Kulturalter kann — wie bereits diskutiert — eine zunehmende
Stickstofflimitierung der Zellen der linearen und stationdren Wachstumsphase angenommen
werden. Entsprechend kann die erhohte Fouling-Neigung der Zellen der exponentiellen Wachs-
tumsphase auf die verdnderten Charakteristika der Zelloberflache von C. vulgaris aufgrund der
Néhrstoffversorgung zuriickgefiihrt werden.
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Abbildung 3-19: Gesamt-Fouling-Widerstand Rrouling.ges Wihrend der ersten beiden Filtrationszyklen der verschiede-
nen Fraktionen einer C. vulgaris Suspension unterschiedlichen Kulturalters am Mini-Harvester. Die
Kultivierung wurde in der exponentiellen (E), linearen (L) oder stationédren (S) Wachstumsphase ab-
gebrochen und die verschiedenen Fraktionen (native Suspension, Uberstand, Algenzellen in VE-
Wasser resuspensidert und Algenzellen in VE-Wasser resuspensidert mit angepasster OD7s0) aus der
so erzeugten Mikrolagenkultur fiir die darauffolgende Filtration hergestellt. Die OD7s0 der nativen
Suspension sowie der Resuspension betrug 4,18 (E), 7,60 (L) sowie 9,68 (S) und wurde fiir die Re-
suspension mit angepasster OD7s0 auf 4,18 eingestellt.

Eine Zunahme der Menge an EOM mit steigendem Kulturalter ist aus der Literatur bekannt,
wobei dessen spezifische Charakteristika (Molekulargewicht, biochemische Zusammensetzung)
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mafigeblich das Fouling-Verhalten wihrend der Membranfiltration bestimmen (Ye et al. 2019;
Zhang et al. 2012). Zwar wurden die EOM-Konzentrationen der einzelnen Uberstéinde nicht
angepasst, dennoch scheint der Gehalt an EOM eine untergeordnete Rolle zu spielen, da der
entstehende Gesamt-Fouling-Widerstand beider Zyklen des jeweiligen zellfreien Uberstandes
aller Ansitze in einem dhnlichen Bereich liegt (Abbildung 3-19). Unterschiede sind in der
Reversibilitit des Foulings messbar (Abbildung 3-18 C): Wihrend die Organik der Zellen der
stationdren Wachstumsphase hauptsichlich reversibles Fouling verursacht, konnen die geldsten
Substanzen der Ansitze der exponentiellen und linearen Wachstumsphase die Membran irrever-
sibel verblocken. Die Biochemie des von Chlorella vulgaris in verschiedenen Wachstumspha-
sen sekretierte EOM spielt also im Fouling-Verhalten eine grofere Rolle als dessen absolute
Konzentration. Dabei scheint eine Nahrstofflimitierung (lineare und stationire Wachstumspha-
se) die Fouling-Neigung der Organik zu reduzieren.

Das Konvolut an Zellen, EOM und Zelldebris in den nativen Suspensionen verindert das Fou-
ling Verhalten im Vergleich zu den einzelnen Fraktionen. Hier ist jeweils der hochste Fouling-
Widerstand messbar, da Partikel unterschiedlicher GroBe die Ausbildung dichter Filterkuchen
begiinstigen (Kinnarinen et al. 2017; Wiacek und Stasiak 2018). Fiir die native Suspension der
Zellen der linearen Wachstumsphase ist der hochste Wert fiir Rroulingges messbar, auch das
zeitliche Profil des normierten Widerstandes zeigt die stirkste Zunahme (Abbildung 3-19 und
Abbildung 3-18 D). Das in den Filtrationszyklen entstandene Fouling der Zellen der linearen
und stationdren Wachstumsphase konnte durch Riickspiilen nicht vollstdndig entfernt werden
(Abbildung 3-18 D). Trotz der geringeren Anhaftung der Einzelkomponenten ist die Interaktion
zwischen den Partikeln (Zellen und EOM) aufgrund deren hoherer Konzentrationen verstirkt
und fiihrt zu einer hoheren Fouling Neigung im Vergleich zur Suspension der Zellen in der
exponentiellen Wachstumsphase.

Fiir eine Langzeitfiltration sowie einen kontinuierlichen Filtrationsbetrieb konnen Nahrstofflim-
itierungen auch bei hoheren Biomassekonzentrationen zu einer Verringerung der Fouling-
Neigung fiihren. Fiir die Abwasseraufbereitung kann diese Erkenntnis ausgenutzt werden, da
eine vollstandige Entfernung von Stickstoff und Phosphor obsolet ist. Hinsichtlich der Optimie-
rung der Reduktion des Membran-Foulings sollte die Biomassekonzentration durch die Filtrati-
onseinheit so eingestellt werden, dass eine leichte Néhrstofflimitierung erzeugt wird.

3.4.2 Fouling-Beitrag der Komponenten einer Algensuspension
verschiedener Mikroalgenspezies

Eine Algensuspension enthélt neben Algenzellen ggf. auch Bakterienzellen, Zelltriimmer sowie
in der fliissigen Phase geldste, organische Substanzen (EOM). Jede dieser Komponenten verur-
sacht einzeln ein Verblocken der Membran, der Einfluss kann sich im Konvolut potenzieren.
Besonders die Kultivierungsbedingungen beeinflussen die Kulturzusammensetzung, da diese
sowohl die Algenzellen selbst als auch die von ihnen produzierte Organik bestimmt. Ein unter
Laborbedingungen hergestelltes Kulturmedium kann optimal auf die Bediirfnisse der zu kulti-
vierenden Mikroorganismen abgestimmt werden, zudem ist es moglich, Substanzen zu meiden,
welche Fouling verursachen konnen. Werden Mikroalgen in realen Abwissern kultiviert, so
spielt dessen Beschaffenheit ebenso eine wichtige Rolle bei der Analyse des Membran-
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Foulings. Daher muss bei der der Untersuchung des Filtrationsprozesses von Mikroalgen, wel-
che zur Abwasseraufbereitung eingesetzt werden, auch das entsprechende Abwasser beriicksich-
tigt werden. Die Ergebnisse einer solchen Untersuchung wurden in Form eines wissenschaftli-
chen Papers (DOI: https://doi.org/10.1016/j.seppur.2022.120744) veroftentlicht (siehe Literatur
Anhang 7.2). Dabei wurden die Mikroalgen-Spezies Desmodesmus sp. und Coelastrella sp in
einem realen, sekundiren Abwasser (vorangegangene Entfernung der C-Quellen durch einen
anaeroben Membranreaktor als erster Schritt der Abwasseraufbereitung) kultiviert und die
Kulturbrithe im Anschluss fraktioniert filtriert. Fiir die Bestimmung fand die Anlage Mini-
Harvester Einsatz, im Folgenden sind die wichtigsten Erkenntnisse der Veroffentlichung zu-
sammengefasst.

Der Filtration der einzelnen Komponenten der Algensuspensionen ging deren Kultivierung im
semi-kontinuierlichen Betrieb im Labormafistab zur Untersuchung der Néahrstoffaufnahme
voran, deren zentrale Resultate in Kapitel 4.2.2 zusammengefasst sind. Insgesamt wurden fiinf
Fraktionen der jeweiligen Kulturbriihe filtriert: die native Algensuspension als Fraktion 1, der
zellfreie Uberstand als Fraktion 2, Algen- und Bakterienzellen vereint geldst in VE-Wasser
(Fraktion 3) beziehungsweise gelost in frischem sekunddrem Abwasser (Fraktion 4) sowie
frisches sekundéres Abwasser als Fraktion 5.

Die Filtration aller Fraktionen lieferte das typische Filtrat-Flux — Zeit — Profil, mit einem an-
fanglichen, schnellen Abfall des Filtrat-Flusses (J), gefolgt von einer graduellen Reduktion,
welche in einem pseudostationdren Gleichgewichts-Flux resultiert (Song 1998). Fiir beide
Algenspezies tritt das Membran-Fouling am stirksten wéihrend der Filtration der nativen Kultur
auf (Reduktion des Filtrat-Flux auf 15-18 % des Start-Fluxes Jo). Die Algen- und Bakterienzel-
len in Fraktion 3 senken den Flux aufgrund der Abwesenheit von EOM lediglich auf ~ 27-33 %
von Jo. Die Filtration von Fraktion 2 zeigte eine starkere Reduktion des Filtrat-Flux als bei
Fraktion 3, weshalb die im Uberstand vorhandene Organik als maBgebliche Ursache des Memb-
ran-Foulings identifiziert wurde. Frisches sekundéires Abwasser (Fraktion 5) wurde zur Kontrol-
le filtriert, eine deutliche Abnahme des Flux auf ~ 25-30 % von Jo war messbar. Das fiir die
Algenkultivierung verwendete Abwasser tragt also wesentlich zum Fouling-Effekt bei.

Fiir jede Fraktion wurde der wihrend der Filtration erzeugte Fouling- Widerstand Rrouing be-
stimmt. Rrouling ist die Summe des reversiblen (Rreversivet) und irreversiblen (Rireversibie) Fouling-
Widerstandes. Das Konvolut an Fouling verursachenden Komponenten in Fraktion 1 erzeugt
den hochsten Fouling-Widerstand. Das frische sekundére Abwasser erhoht den Membranwider-
stand durch Fouling aufgrund der enthaltenen Organik in einer &hnlichen Gréflenordnung wie
die Fraktionen 2 und 3. Die durch die Mikroalgen gebildeten extrazellulédren Polysaccharide in
Fraktion 2 haben somit einen untergeordneten Einfluss auf das Membran-Fouling.

Jede Fraktion wurde zudem hinsichtlich der Reversibilitdt des Foulings anhand des Anteils von
Rirreversibel an Rrouiing untersucht. Im ersten Filtrationszyklus jeder Fraktion wurde die saubere
Membran am stérksten von irreversiblem Fouling befallen. Das sekundidre Abwasser selbst hatte
einen starken Anteil am irreversiblen Fouling, erkennbar an den Fraktionen 2 und 5. Die Anwe-
senheit von Zellen (Fraktion 1) schiitzt die Membran vor irreversiblen Fouling Effekten durch
EOM, vermutlich aufgrund der Ausbildung eines dichten Filterkuchens durch die Algenzellen
sowie Interaktionen zwischen Zellen und EOM (Le-Clech et al. 2006). Wurden die Mikroalgen-
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und Bakterienzellen in VE-Wasser (Fraktion 3) geldst, so lagen die Fouling-Widerstinde (Rou-
ting UNd Ryeversivel) €twa 37-52 % unterhalb derer aus Fraktion 4 (Algen- und Bakterienzellen
gelost in frischem sekundidrem Abwasser). Die hohe Fouling-Neigung des sekundédren Abwas-
sers kann auf dessen hohe organische Belastung von 32,3 mgroc'L"! zuriickgefithrt werden
(Grossman et al. 2021).

Zwischen den beiden getesteten Algenspezies konnten nur geringfiigige Unterschiede im Fou-
ling-Verhalten festgestellt werden. Der Vergleich der Fraktionen ergab einen erhdhten Fouling-
Widerstand fiir Desmodesmus sp. in Fraktion 1 und 2, dementsprechend werden Menge und Art
der gebildeten EOM als die wahrscheinlichste Ursache angenommen. Morphologische Unter-
schiede der Algenzellen spielen lediglich eine untergeordnete Rolle.

3.5 Einsatz des Harvester im grofden Mafdstab

Auf dem Weltmarkt werden Mikroalgen vor allem zur Erzeugung hochpreisiger Produkte
(> $10.000 t1) eingesetzt. Die Aufarbeitung der Algenzellen spielt hierbei eine zentrale Rolle,
da diese bis zu 30 % der gesamten Produktionskosten ausmachen kann. Die Filtrationsanlage
Harvester wurde so konzipiert, dass die Anforderungen an eine effiziente Algenabtrennung
erfiillt sind. Neben geringen Investitionskosten und einem energiearmen Betrieb, fallen flir den
Harvester zudem moderate Ausgaben fiir Instandhaltung und Betrieb an. Weiterhin kénnen
grofe Volumina bewiltigt werden, wobei eine hohe Aufkonzentrierung der Biomasse ohne
Einschrankung des stabilen und kontinuierlichen Betriebs mdglich sind. Die eingesetzte Memb-
ran erlaubt eine Prozessierung von Algensuspensionen verschiedenster Spezies bei geringem
Stress fiir die Zellen. Zur Demonstration der Effektivitit der Anlage sowie die Ermittlung des
Energiebedarfs im Anwendungsfall wurde der Harvester am Centre Algatech des Instituts fiir
Mikrobiologie der Tschechischen Akademie der Wissenschaften in Ttreboni zur Filtration von
Chlorella vulgaris im Pilotmafstab eingesetzt. Die Ergebnisse dieser Tests wurden in Form
eines wissenschaftlichen Papers (DOI: 10.1002/elsc.202100052) verdffentlicht (siehe Literatur
Anhand 7.3). Die wichtigsten Aspekte sind im Folgenden zusammengefasst.

Periodisches Riickspiilen sowie eine kontinuierliche Beliiftung der Membranfasern (1.25 vvm)
konnten als effektive Mafinahmen zur Reduktion von Membran-Fouling identifiziert werden.
Der Harvester konnte Algensuspensionen verschiedener Konzentrationen (1,53-14,20 g-L') auf
bis zu 40,00 gL' aufkonzentrieren und dabei hohe Volumenreduktionen (bis zu 11,5-fach)
erzielen. Zudem konnte ein stabiler Betrieb zur kontinuierlichen Produktion eines Retentat-
Stromes mit einer Biomassekonzentration von 40,00 g-L! erzeugt werden, wobei die Ausgangs-
suspension eine Konzentration von 14,20 gL' aufwies. Die Ernteeffizienz neme lag nach kurzer
Zeit jeweils bei > 99 %.

Der sehr geringe Energiebedarf macht den Harvester zu einem idealen Werkzeug fiir den ersten
Schritt in der Aufarbeitung von Mikroalgen. Dariiber hinaus kann er fiir das externe Zellrecyc-
ling in der kontinuierlichen Mikroalgenkultivierung, z.B. bei der Abwasseraufbereitung, einge-
setzt werden.
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4 Wachstum und Stoffwechsel von
Mikroalgen in kontinuierlichen
Kultivierungen auf
(synthetischen) Abwiassern

Eine kontinuierliche Aufbereitung von Abwéssern ist unabdingbar, da diese permanent sowohl
am Tag als auch in der Nacht anfallen. Ein Einsatz von Membrantechnologien in kontinuierlich
betriebenen Reaktorsystemen kann dabei sowohl fiir die anschlieBende Abtrennung der Mikro-
algen vom gereinigten Wasser als auch die Riickfithrung von Zellen zur Prozessoptimierung
geschehen. Die Zahl der jéhrlichen Verdffentlichungen zum Thema Mikroalgen in der Abwas-
seraufbereitung hat sich in den letzten 20 Jahren knapp versiebenfacht (Quelle: Scopus), wobei
der Grofteil der experimentellen Arbeiten noch immer im Satzbetrieb durchgefiihrt wird, ohne
Fokus auf die Algenabtrennung (vgl. Reviews von Wang et al. 2017 oder Nagarajan et al.
2020). Ein Schwerpunkt der Versuche der vorliegenden Arbeit lag daher auf kontinuierlichen
und semi-kontinuierlichen Mikroalgenkultivierungen fiir einen potentiellen Einsatz in der Ab-
wasseraufbereitung, deren Ergebnisse Gegenstand dieses Kapitels sind. In Kapitel 3 wurde die
Membranfiltration bereits als Werkzeug zur Mikroalgenabtrennung vorgestellt, das Potential
dieser Technologie zur Optimierung des Abwasseraufbereitungsprozesses durch Zellriickfiih-
rung ist Gegenstand des nachfolgenden Kapitels 5.

Eine wichtige Prozessgrofle kontinuierlicher Prozesse ist die Verdiinnungsrate, welche als das
pro Zeiteinheit ausgetauschte Medienvolumen pro Reaktorvolumen definiert ist. Fiir kontinuier-
liche Kultivierungen sind verschiedene Betriebsweisen denkbar, wobei die Vorgabe einer kon-
stanten Verdiinnungsrate (Chemostat) im Bereich der Abwasseraufbereitung etabliert wurde.
Abhingig der angewandten Verdiinnungsrate édndert sich der Versorgungszustand der Mikroal-
genzellen mit Nahrstoffen, wodurch eine Anpassung der makromolekularen Zusammensetzung
der Zelle an die jeweiligen Umweltbedingungen erfolgt. Auch das von der Verdiinnungsrate
unabhéngige ,,Substrat™ Licht tragt wesentlich zu diesen Verdanderungen bei.

Zunichst werden in diesem Kapitel Daten einer kontinuierlichen Kultivierung in einem synthe-
tischen Abwasser mit Hell/Dunkel-Regime vorgestellt (Kapitel 4.1). Fokus des Experimentes
lag auf den Verdnderungen des Mikroalgenmetabolismus sowie deren Biochemie in Abhéngig-
keit der angewandten Verdiinnungsrate sowohl wihrend den Licht- als auch den Dunkelperio-
den. Zur Unterstiitzung der Dateninterpretation wurde das Konzept der aktiven Biomasse ange-
wandt. Zudem wurden Experimente mit einem realen, sekunddren Abwasser (AnMBR Effluent)
durchgefiihrt. Diese erlauben eine bessere Ubertragung der Ergebnisse auf einen realen Prozess.
Hierbei stand einerseits die Nahrstoffaufnahme verschiedener Mikroalgenspezies (Kapitel 4.2.2)
im Vordergrund. Zudem wurde die Machbarkeit einer mehrstufigen Abwasseraufbereitung mit
einem Mikroalgen-PBR als zweite Stufe der biologischen Reinigung im Verlauf eines Kalender-
jahres untersucht (Kapitel 4.2.1).
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4 Wachstum und Stoffwechsel von Mikroalgen in kontinuierlichen Kultivierungen auf (synthetischen) Abwéssern

4.1 Mikroalgenstoffwechsel bei Variation der
Durchflussrate

Als anwendungsnahe Betriebsweise wurde fiir die im folgenden prisentierten Experimente eine
konstante Verdiinnungsrate fiir die kontinuierliche Kultivierung von Chlorella vulgaris in einem
synthetischen Abwasser und einem Hell/Dunkel-Zyklus von 16 h:8 h gewéhlt. Mit dem genann-
ten Versuchsaufbau wurde ein relevantes Spektrum an Verdiinnungsraten (D =0,0-1,0 d"! in
0,1 d'-Schritten) abgedeckt, wobei diese jeweils wihrend der 8-stiindigen Dunkelphase auf
10 % des Wertes der Hellphase reduziert wurde. Im Fokus der Versuche stand die Néhrstoffauf-
nahme sowie die Verdnderungen in der makromolekularen Zusammensetzung der Mikroalgen-
zellen in Abhéngigkeit von der angewandten Verdiinnungsrate sowie wéhrend der jeweiligen
Nachtphase. Zu den metabolischen Aktivitdten von Mikroalgen in Abwesenheit von Licht ist
bisher wenig bekannt, weshalb die kontinuierliche Kultur wéhrend der Nacht engmaschig
beprobt wurde. Die Messdaten wurden zudem unter Anwendung des Konzeptes der aktiven
Biomasse ausgewertet, welches im Folgenden in Abschnitt 4.1.2 erldutert wird. Die an dieser
Stelle vorgestellten Ergebnisse sind in Form eines wissenschaftlichen Papers verdffentlicht
(DOI: 10.1016/j.scitotenv.2023.169082), welches im Literatur-Anhang in Kapitel 7.5 abge-
druckt ist.

4.1.1 Adaption der makromolekularen Zusammensetzung in An-
und Abwesenheit von Licht

Bei der kontinuierlichen Kultivierung mit konstanter Verdiinnungsrate und Lichtintensitit
(Chemostat) besteht eine Korrelation zwischen Néhrstoffaufnahme sowie der daraus resultie-
renden makromolekulare Zusammensetzung der Mikroalgenzellen mit der angewandten Ver-
diinnungsrate D (Dickinson et al. 2013; Samori et al. 2014). Dies geschieht in einer Riickkopp-
lungsschleife, in der die Nihrstoffbereitstellung (Effekt von D) sowie die zelluldre
Néhrstoffaufnahme (beeinflusst durch die umgebende Nahrstoffkonzentration) entgegenwirken,
bis das Gleichgewicht p =D erreicht ist. Bei geringen Verdiinnungsraten fithren in der Regel
Néhrstofflimitierungen zu entsprechend niedrigen spezifischen Wachstumsraten. Hohere
Wachstumsraten konnen daher nur mit steigendem D und der damit erhdhten Néhrstoffbereit-
stellung realisiert werden. Diese erfordern jedoch auch eine zunehmende Photonenverfiigbarkeit
pro Zelle. Oberhalb eines Schwellenwertes von D kommt es daher so lange zu einer Abnahme
der Biomassekonzentration, bis die Photonenverfiigbarkeit ausreicht, um das hohere p zu reali-
sieren. Bei den in Abbildung 4-1 A gezeigten experimentellen Daten ist dieser Punkt ab einer
Verdiinnungsrate von D = 0,3 d'! erreicht. Bei den zuvor geringen Verdiinnungsraten (D <0,2 d-
", liegt die BTM-Konzentration aufgrund der limitierten Néahrstoffverfiigbarkeit in einem
konstanten Bereich von ~4000 mg-L"!. Eine Erhohung von D fiihrt zu einer Abnahme der Bio-
trockenmasse-Konzentration. Gleichzeitig steigt durch die Reduktion der BTM die Néahrstoff-
verfiigbarkeit pro Zelle, wodurch Nahrstofflimitierungen reduziert oder aufgehoben werden und
eine Verdnderung der makromolekularen Zusammensetzung hervorrufen (sieche Abbildung 4-1
B). Mittlere Verdiinnungsraten (0,3 d' <D <0,6 d') sind daher durch ein Zusammenspiel aus
Néhrstoff- und Lichtlimitierung gekennzeichnet. Bei hohen Verdiinnungsraten (D >0,7 d™') wird
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der Lichteinfluss dominant und definiert damit die maximale spezifische Wachstumsrate, die
unter den gegebenen Bedingungen erreicht werden kann.
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Abbildung 4-1: Charakterisierung der Biotrockenmasse von C. vulgaris wihrend einer kontinuierlichen Kultivierung
in einem synthetischen Abwasser mit zunehmender Verdiinnungsrate D. Duen wurde in 0,1 d'-
Schritten zwischen Drent = 0,0-1,0 d°' erhht, Dnache wurde jeweils auf 10 % von Drent reduziert. A: In-
trazelluldrer N-Gehalt der Algenbiomasse (qN,gemessen,5T™) zusammen mit der Stickstoff-Aufnahmerate
(r~s™) und der Photonen-Absorptionsrate (reh.abs ™) sowie der BTM-Konzentration. B: Makromo-
lekulare Zusammensetzung der Mikroalgenzellen (Gehalte an Protein, Kohlehydraten, Pigmenten,
Nukleinsduren sowie Lipiden). Der gemessene Wert fiir g gemessen,Bt™ fiir D = 0,7 d”! wurde als Aus-
reifler deklariert.

Bei Anwendung geringer Verdiinnungsraten wird {iiberschiissiges Licht in der nicht-
limitierenden Photosynthese zur Bildung und Akkumulation von Speicherstoffen (Kohlenhydra-
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te + Lipide) genutzt, wodurch die Biomasse durch einen Gehalt an Energiespeichern von bis zu
70 %grMm charakterisiert ist. Kein Stickstoff oder Phosphor wurden im Reaktorausfluss nachge-
wiesen, weshalb eine Co-Limitierung beider Néhrstoffe anzunehmen ist. Zur Aufrechterhaltung
der von auBen aufgezwungenen Wachstumsrate kommt es fiir D > 0,3 d™! zu einer Abnahme von
cerm, weshalb die spezifische Photonenverfiigbarkeit steigt. Mit zunehmender Verdiinnungsrate
sinkt die Stickstoff-Limitierung, wodurch der intrazellulire N-Gehalt sowie die spezifische
Stickstoff-Aufnahmerate zunehmen. Die spezifische Photonenabsorptionsrate rphabssrv Nimmt
im Bereich zwischen 0,3 d! <D < 0,6 d"! linear zu, zur Bildung eines Grammes neuer Biomasse
wird hier also immer dieselbe Menge an Photonen benétigt. Ab D = 0,5 d! ist ein reduzierter
Kohlehydratgehalt von ~20 %grv messbar, diese Wachstumsrate markiert den Umschlagpunkt
der beiden Limitierungszustdnde Licht und Néhrstoffe. Algenzellen bei hohen Verdiinnungsra-
ten (D > 0,7 d') sind durch einen stabilen N-Gehalt qn gemessenstm von ~7,75 %prm gekennzeich-
net. Das schnelle Wachstum erfordert eine hohe Energieversorgung fiir die Mikroalgenzellen,
reprisentiert und gewéhrleistet durch einen Anstieg von rphabsprv fiir D> 0,8 d-!.

Fiir D > 0,6 d! ist mit zunehmenden D ein Anstiegt der residualen N Konzentration im Reaktor-
Ausfluss messbar, wohingegen die Phosphor-Konzentration fiir alles Verdiinnungsraten unter-
halb der Nachweisgrenze lag. Aufgrund der abnehmenden Biomassekonzentration ist trotz
steigender spezifischer Aufnahme (rnsrm) die Obergrenze der volumetrischen N-Aufnahme des
Systems erreicht. Die vollstdndige P-Aufnahme ist durch die Fahigkeit von C. vulgaris zur
intrazellularen Phosphorspeicherung in Phosphat Granula (luxury uptake) erklarbar. Das im
synthetischen Abwasser herrschende molare N:P Verhéltnis betrug 9:1 und liegt damit wesent-
lich unterhalb des fiir Zellen postulieren Redfield Verhéltnisses von 16:1 (Geider und La Roche
2002) und zeigt die Flexibilitdt von Mikroalgen zur Anpassung an variable Umweltbedingun-
gen. Die sich daraus ergebenden Konsequenzen der Néahrstoffaufnahmekapazitit fiir einen
kontinuierlichen Abwasseraufbereitungsprozess werden in Kapitel 5 erortert.

Fiir alle getesteten Verdiinnungsraten wurde zudem die zugehdrige Dunkelphase beprobt. Wih-
rend der Nachtphase war bei allen Verdiinnungsraten eine konstante BTM-Konzentration bzw.
ein leichter Anstieg zu beobachten. Die Reduktion der Biomasse wéhrend der Dunkelphase wird
in der Literatur positiv mit dem Stérkegehalt der Mikroalgenzelle korreliert (Ledn-Saiki et al.
2017; Torzillo et al. 1991). Dieser Trend ist auch an den Messdaten erkennbar, welche in Ab-
bildung 4-2 exemplarisch fiir die Verdiinnungsraten Dyen = 0,4 d! (A) sowie Dyen = 0,7 d! (B)
gezeigt sind. Aus der Literatur ist ferner bekannt, dass intrazellulire Kohlehydratspeicher fiir
anabole Aktivititen bei Abwesenheit von Licht genutzt werden konnen. Die Abnahme der
Biomasse wird in der Praxis oft negativ beurteilt. Die genannten Befunde finden bislang wenig
Beachtung und sollen hier erstmal aktiv fiir die Prozessfithrung und Optimierung genutzt wer-
den. Dariiber hinaus zeigen die Daten des vorliegenden Experimentes einen Einfluss der Néhr-
stoffverfiigbarkeit auf die Stoffwechselaktivitaten wihrend der Nacht,

Bei starker N-Limitierung (D = 0,0-0,3 d'!) findet keine Proliferation oder Proteinsynthese statt,
einhergehend mit einem konstanten Gehalt an Speicherkomponenten von ~62-68 %gtm. Als
einzige metabolische Aktivitit ist die Umwandlung von intrazelluldren Kohlehydraten als
kurzfristiger Energiespeicherstarke zu Lipiden als Langzeitspeicher zu beobachten. Wird der
minimale Stickstoffbedarf der Algenzellen abgedeckt (D = 0,4-0,6 d!), teilen sich die Mikroal-
genzellen auf Kosten des Kohlehydrat-Energiespeichers (Abbildung 4-2, A). Bei N-Uberschuss
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im Medium (D =0,7-1,0 d"), ist nach der Zellteilung die Synthese von Proteinen messbar
(Abbildung 4-2 B). Die Zellteilung wird fiir alle getesteten Verdiinnungsraten zumeist etwa 2 h
nach Beginn der Nachtphase vermutet. Verschiedene Studien konnten diese Anpassung des
Zellzyklus an Licht- und Dunkelphasen bereits nachweisen (Kato et al. 2019). AuBBerdem deuten
die Ergebnisse darauf hin, dass die Stoffwechselaktivititen bei allen angewandten Verdiin-
nungsraten nach etwa 6 Stunden Dunkelheit abnehmen. Zusammenfassend lassen sich drei
wesentliche Ergebnisse feststellen: (i) unter N-Limitierung wird der voriibergehende Energie-
speicher Stiarke wihrend der Abwesenheit von Licht in Lipide umgewandelt, (ii) der Kohlen-
hydratpuffer der Mikroalgenzellen kann veratmet werden, um Energie fiir die Proteinsynthese in
der Dunkelperiode zu liefern, wenn eine ausreichende N-Versorgung gegeben ist und (iii) die N-
Aufnahme findet auch bei Abwesenheit von Licht statt. AuBlerdem findet die Zellteilung ver-
mutlich etwa 2 Stunden nach Beginn der Dunkelphase statt.
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Abbildung 4-2: Makromolekulare Zusammensetzung der Biotrockenmasse von C. vulgaris wihrend der Nachtphase
einer kontinuierlichen Kultivierung in einem synthetischen Abwasser. Exemplarisch sind die Daten
fiir die Verdiinnungsraten Dren = 0,4 d™! und Duen = 0,7 d”! gezeigt.
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Wird leicht stickstofflimitierten Zellen bei einer Verdiinnungsrate von Dyen = 0,4 d!' zu Beginn
der Nachtphase Stickstoff zur Verfiigung gestellt, so ist eine N-Aufnahme deutlich messbar
(Reduktion von cnmedium Um ~41 %) wihrend der ersten 6 Stunden der Nacht. Diese geht einher
mit einer Reduktion des intrazelluldren Kohlehydrat-Gehaltes sowie der Synthese von Proteinen
nach der Zellteilung.

4.1.2 Modell des Mikroalgenstoffwechsels und Konzept der
aktiven Biomasse

Die Ergebnisse des vorhergehenden Kapitels demonstrieren die Anpassung der makromolekula-
ren Zusammensetzung einer Mikroalgenzelle in Abhéngigkeit des Versorgungs- oder Limitie-
rungszustandes beziiglich Lichts und Néhrstoffen. Dabei werden unter ungiinstigen Umweltbe-
dingungen Speicherkomponenten wie Stirke und/oder Lipide aus fiir das Wachstum
iiberschiissiger Lichtenergie synthetisiert. Diese Speicher sind wasserfreie Polymere mit einem
hohen Kohlenstoffanteil, wodurch sie das Trockengewicht einer Zelle — und damit der Biotro-
ckenmasse — beeinflussen. Die Zunahme der Biotrockenmasse-Konzentration einer Mikroal-
genkultur kann dementsprechend neben der Zunahme der Zellzahl und der ZellgroBe auch durch
die Akkumulation von Speicherkomponenten hervorgerufen werden. Eine Unterscheidung
zwischen aktiv teilenden und Speicher-akkumulierenden Zellen kann lediglich durch die beglei-
tende Quantifizierung der Zellzahl erfolgen.

Fiir die Modellierung von Bioprozessen wurde der Begriff der aktiven Biomasse (ABM) einge-
fiihrt, um die Menge an metabolisierenden Zellen in Schlimmen zu ermitteln. Dieses Konzept
wurde in dieser Arbeit erstmals formal und berechenbar definiert. Bei der Ubertragung des
Konzeptes auf Mikroalgen in definierter Kultur wird darunter aktuell die leicht lichtlimitierte,
aktiven Stoffwechsel betreibende Zelle ohne Speicherkomponenten (Stirke und Lipide) ver-
standen. Lipide und Polysaccharide werden dementsprechend virtuell in funktionelle (haupt-
sdchlich Strukturgebende) und speichernde Fraktionen unterteilt. Entsprechend besteht die
aktive Algenzelle hauptsédchlich aus den Makromolekiilen Proteine, Nukleinsduren (DNA und
RNA), Pigmenten sowie Strukturkohlehydraten und Membranlipiden. Dieses Konzept stellt ein
wichtiges Werkzeug in der Interpretation von Kultivierungsdaten dar. So ist die Aufnahme von
Néahrstoffen an aktiv metabolisierende Zellen gekoppelt und ist bei einer Aussage iiber die
Kapazitidt von Mikroalgen zu deren Aufnahme beispielsweise im Bereich der Abwasserreini-
gung notwendig.

Blanken et al. 2016 stellten ein kinetisches Modell zum Mikroalgenwachstum vor, in welchem
zwischen drei generellen Prozessen unterschieden wird: der Bildung von energiereichen C-
Korpern wéhrend der Photosynthese, die Umwandlung dieser organischen Energiequellen in
chemische Energie (ATP) in den Mitochondrien im Zuge der zelluldren Atmung (Respiration)
sowie der Neubildung von Biomasse im Anabolismus. Das vorgestellte Modell ist in Abbildung
4-3 zusammengefasst, wobei es um zwei Aspekte erweitert wurde. Zunédchst ist die Féhigkeit
einiger Mikroalgenspezies zur Akkumulation von Phosphat in sogenannten Phosphat-Granula
(P-Granula) beriicksichtigt. Zudem wird die Speicherung von fiir das Wachstum iiberschiissiger
Lichtenergie (Photonen), vereinfacht in Form von Stéirke integriert. Dieser Puffer erlaubt die
teilweise Entkopplung von Photosynthese und Metabolismus/Anabolismus durch den Auf- und

106



4.1 Mikroalgenstoffwechsel bei Variation der Durchflussrate

Abbau von Stirke. Im Modell sind vier Limitierungen beriicksichtig, welche die Komponenten
bzw. Substrate Licht und CO; sowie die Nahrstoffe Phosphor und Stickstoff umfassen, welche
von der Mikroalgenzelle aus der Umwelt aufgenommen werden. Die Limitierungszustinde
wurden in Anlehnung an eine potenzielle Anwendung in der Abwasserreinigung gewéhlt.
Weiterhin sind die Stoffwechselwege zum Teil stochiometrisch gekoppelt. Eine detaillierte
Beschreibung des Modells ist im Anhang in Abschnitt 8.6.1 und 8.6.2 zu finden.

Die Beriicksichtigung von Speicherstoffen stellt also den wesentlichen Unterschied zwischen
aktiver und Biotrockenmasse dar. Die Synthese ebendieser Komponenten entspricht der zentra-
len Anpassung der makromolekularen Zusammensetzung der Biotrockenmasse. Durch eine
Subtraktion der aktiven Biomasse konnen diese Speicherkomponenten quantifiziert werden.
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Abbildung 4-3: Vereinfachtes Modell des Mikroalgenstoffwechsels, welches drei Knoten umfasst: Photosynthese,
Atmung und Anabolismus. Stoffwechselaktivitidten werden durch spezifische Raten r abgebildet (PS —
Photosynthese, Ph — Photon, abs — absorbiert, Akk — Akkumulation, Resp — Respiration (Atmung),
Ana — Anabolismus, BM — Biomasse, ABM — aktive Biomasse, Auf — Aufnahme). Quelle: eigene
Darstellung.

Fiir die Bestimmung der Zusammensetzung der aktiven Mikroalgenzelle wurden verschiedene
Annahmen getroffen, welche auf Messdaten sowie Literaturwerten basieren. Fiir ein schnelles,
unlimitiertes Wachstum ohne Akkumulation von Speicherstoffen wurde institutsintern ein
minimaler Kohlehydrat-Gehalt von 14 % ermittelt, dieser Wert wurde entsprechend als Kohle-
hydratfraktion der aktiven Biomasse (qxohiehydratABM.est; €St abgeschétzter Wert, von engl. esti-
mated) gesetzt. AuBerdem wird ein konstanter Lipidgehalt der ABM (qripid.aBMest) Von 5 %
angenommen. Der Proteingehalt der aktiven Biomasse qprotcin,aBM,cst Wurde direkt aus dem nor-
mierten Gehalt der BTM (Qproteinstmper) berechnet. Ebenso wurde der Pigmentgehalt qpie.
ment,ABM,est US (pigment,BTM,ber DEStimmt. Entsprechend der Biotrockenmasse wurde der Gehalt an
Nukleinséuren als 10 % der Proteinfraktion abgeschétzt. Tabelle 4-1 fasst die Zusammensetzung
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einer exemplarischen, theoretischen Chlorella-Zelle unter Beriicksichtigung der genannten
Annahmen zusammen.

Tabelle 4-1: Makromolekulare und elementare Zusammensetzung der Hauptkomponenten einer aktiven Chlorella-
Zelle. Die berechneten Werte liegen im Bereich von Literaturdaten aus Inomura et al. 2020, Agren
2004 sowie Geider und La Roche 2002.

Makromolekiil qc,Mm (N,Mm qpP,Mm (JMm,ABM
Proteine 0,533 0,158 0,000 0,690
Nukleinsduren 0,340 0,155 0,091 0,070
(Phospho-)Lipide 0,640 0,000 0,043 0,050
Kohlehydrate 0,400 0,000 0,000 0,140
Pigmente (Chlorophyll) 0,740 0,063 0,000 0,050
Aktive Biomasse 0,523 0,0922 0,0127 1,000

Dabei wurde weiterhin beriicksichtigt, dass die Summe, der in der ABM enthaltenen Makromo-
lekiile, gleich 1 ergibt (Gleichung (4.1)). Fiir die Interpretation der bereits gezeigten Messdaten
mittels des Konzeptes der aktiven Biomasse wurden die auf 100 % normierten Messwerte der
Gehalte der einzelnen Makromolekiile an der Biotrockenmasse (vgl. Abschnitt 2.6.1) {iber einen
Normfaktor fhorm umgerechnet (Gleichung (4.2)). Die Gehalte qohichydratABM,est UNd QLipid, ABM,est
sind auf die bereits beschriebenen Werte festgelegt.

z qu,ABM,est =1 (4- 1)

Inim ABM.est — IMmBTM ber’ Inorm 4.2)

Der Normfaktor fuom kann dabei wie folgt durch Losen der Gleichung (4.2) und unter Annahme
der konstanten Werte fiir strukturelle Kohlehydrate und Lipide der aktiven Biomasse bestimmt
werden als:

1- qKohlehydrat,ABM,est - qLipid,ABM,est

(4.3)

f -
norm
1Protein,BTM,ber \ Nukleinsduren,BTM,ber 1Pigment,BTM,ber

Die virtuellen Gehalte an Speicherkomponenten (qrohichydrate,Speicherest UNd qLipid,Speicher.est) Werden
gemdl der Gleichungen (4.4) und (4.5)bestimmt.

_ (1 - qLipid,ABM,est) ’ qKohlehydrat,BTM,ber_ (1 - qLipid,BTM,ber) ’ qKohlehydrat,ABM,est (4 4)
qKohlehydrat,Speicher,est_ '

+
qProtein,BTM,ber+ qNukleinséuren,BTM,ber qPigmem,BTM,ber

_ (1 - qKohlehydrat,ABM,est) ’ qLipid,BTM,ber - (1

qLipid,Speicher,est_

- qKohlehydrat,BTM,ber) ’ qLipid,ABM,est (4 5)

qProtein,BTM,ber+ qNukleinséuren,BTM,ber+ qPigment,BTM,ber
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4.1 Mikroalgenstoffwechsel bei Variation der Durchflussrate

Die Konzentration der aktiven Biomasse kann zuletzt aus der Biotrockenmasse-Konzentration
nach Gleichung (4.6) berechnet werden.

CBDM

CABM = (4.6)

1+ qKohlehydrat,Speicher,est + qLipid,Speicher,,est

4.1.3 Makromolekulare Zusammensetzung der aktiven Biomasse
bei Variation der Durchflussrate

Gemil dem Konzept der aktiven Biomasse ist die Zusammensetzung einer sich aktiv teilenden
Mikroalgenzelle im Wesentlichen konstant. Der Auf- und Abbau von Speicherkomponenten
fiihrt zu einer scheinbaren Verdiinnung der Gehalte an Proteinen und Pigmenten — vor allem bei
Néhrstoff-limitiertem Wachstum mit Lichtiiberschuss. Die Nichtbeachtung dieses Umstands
fiihrt in der Literatur oft zu missverstdndlichen Angaben des Proteingehaltes von Zellen. Die
Daten in Abschnitt 4.1.1 zeigen einen Wechsel im Limitierungszustand der Mikroalgen in
Abhingigkeit der Durchflussrate: so sind die Mikroalgenzellen fiir D > 0,7 d! ausschlieBlich
Licht limitiert, Nahrstofflimitierungen beeinflussen die Biomassekonzentration und Zusammen-
setzung fiir D <0,6 d'.Wird das Konzept der aktiven Biomasse zur Dateninterpretation ange-
wandt, so wird die maximale Konzentration an aktiver Biomasse im Zustand nicht-limitierenden
Lichts durch die verfiigbare Menge an Néhrstoffen bzw. dem Gehalt dieser Elemente in der
Algenzelle definiert. Infolgedessen bleibt die Konzentration der aktiven Biomasse — in Analogie
zu heterotrophen Kulturen — fiir D < 0,6 d! annihernd konstant (Abbildung 4-4 B). Um hohe
Durchflussraten von D> 0,7 d! aufrechtzuerhalten, benétigen Mikroalgenzellen eine spezifi-
sche Photonenmenge pro Zelle (Photonenverfiigbarkeit). Bei konstanter Lichtintensitét bedeutet
dies eine Reduktion der aktiven Biomassekonzentration, bis dieser Bedarf gedeckt ist. Dieses
Systemverhalten markiert den Hauptunterschied zwischen phototrophen und heterotrophen
Kultivierungen.

Im Gegensatz zu Biotrockenmasse sind nur geringe Schwankungen in der makromolekularen
Zusammensetzung der aktiven Biomasse zu beobachten (Abbildung 4-4 B). Ein Anstieg des
Pigmentgehaltes auf bis zu 9 %asm geht mit dem hohen Energiebedarf bei schnellem Zellwachs-
tum einher. Ein intrazelluldrer Proteingehalt von 66-69 %agm deutet auf einen konstanten Pro-
teinbedarf gesunder Zellen hin.

Der intrazelluldre Stickstoffgehalt (qn) wurde auf drei voneinander unabhingigen Wegen be-
stimmt (qn,gemessen,ABM, QNber,ABM UNd qnmaBm siehe Abschnitt 2.6.2.3). Obwohl die Werte aus
Messungen unterschiedlicher Genauigkeit stammen, zeigen alle N-Gehalte ein dhnliches Mus-
ter: Schwankungen um einen Mittelwert von ~11,94 %apm intrazellulirem Stickstoff
(Abbildung 4-4 A, schwarze gestrichelte Linie)., gleichbedeutend mit einem konstanten Stick-
stoffbedarf der Mikroalgenzellen (ohne N-freie Speichermolekiile), der unabhidngig von den
umgebenden Néhrstoffkonzentrationen gedeckt werden muss. Dartiber hinaus ist eine Speiche-
rung von Stickstoff auch bei hohen N-Konzentrationen nicht mdglich, da sonst ein Anstieg des
Gehaltes nachweisbar wiére. Der intrazelluldre Phosphorgehalt (qpberaBm) wurde aus den P-
Konzentrationen von ein und aus flieBendem Medium bestimmt. Fiir D < 0,8 d”! ist ein konstan-
ter Gehalt von ~3,05 %agwm ersichtlich (Abbildung 4-4 A, schwarze Strich-Punkt-Linie), steigt
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aber bei sehr hohen D's auf bis zu 4,5 %aswm an. Dies ist moglicherweise durch den zunehmen-

den Gehalt an ribosomaler RNA erklédrbar.
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Abbildung 4-4: Charakterisierung der aktiven Biomasse von C. vulgaris wéhrend einer kontinuierlichen Kultivierung

in einem synthetischen Abwasser mit zunehmender Verdiinnungsrate D. Duen wurde in 0,1 d'-
Schritten zwischen Dreit = 0,0-1,0 d' erhdht, Dpunket wurde jeweils auf 10 % von Dren reduziert. A:
Intrazelluldrer N- und P-Gehalt der Algenbiomasse (qn und qp) sowie Nahrstoff-Aufnahmeraten
(r~.aBMm und rpaBm) und der ABM-Konzentration. B: Makromolekulare Zusammensetzung der aktiven
Mikroalgenzellen (Gehalte an Protein, Kohlehydraten, Pigmenten, Nukleinséuren sowie Lipiden). Der
gemessene Wert fiir N gemessen,ABM fiir D = 0,7 d°! wurde als AusreiBer deklariert.

Die Anwendung des Konzeptes der aktiven Biomasse auf die gewonnenen Messdaten konnte

einen wertvollen Einblick in den Mikroalgenstoffwechsel unter verschiedenen Umweltbedin-
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4.2 Kultivierung von Mikroalgen in realem Abwasser

gungen bzgl. Nihrstoff- und Lichtverfiigbarkeit geben. Die Erkenntnisse wurden als Grundlage
fiir die Konzeption einer Prozessstrategie fiir eine kontinuierliche 24 h Abwasseraufbereitung
mit Mikroalgen eingesetzt, welche in Kapitel 5 vorgestellt wird.

4.2 Kultivierung von Mikroalgen in realem
Abwasser

Abwisser konnen iiber ihren chemischen oder biologischen Sauerstoffbedarf (CSB, BSB), die
enthaltenen Konzentrationen an Stickstoff (TN von engl. fotal nitrogen) oder Phosphat (TP von
engl. fotal phosphorus), dem Gehalt an Schwermetallen oder Spurenelementen, ihrem pH-Wert,
Feststoffgehalt oder dessen Triibung eingeteilt und verglichen werden (Nagarajan et al. 2020).
Diese Charakteristika sind fiir jedes Abwasser je nach Herkunft sehr unterschiedlich, wodurch
es nahezu unmoglich ist, eine Art ,,Standard“-Abwasser zu definieren. Eine Vielzahl an Studien
zum Thema Mikroalgen in der Abwasseraufbereitung bedient sich dennoch sogenannter synthe-
tischer Abwisser, deren Néahrstoffkonzentrationen auf reale Abwisser abgestimmt sind (vgl.
Reviews von Abdelfattah et al. 2023, Li et al. 2019 oder Chai et al. 2021). Eine solche Imitation
eines realen Abwassers zu Versuchszwecken hat Vorteile — neben einer nahezu unendlichen
Verfiigbarkeit ist auch eine hohe Reproduzierbarkeit fiir die Experimente gegeben. Zudem
erlauben synthetische Abwésser die gezielte Untersuchung spezifischer Aspekte des Abwasser-
aufbereitungsprozesses, wie beispielsweise der Néhrstoffaufnahme. Nichtsdestotrotz bleibt die
Nachbildung der exakten Zusammensetzung eines realen Abwassers eine Herausforderung, da
diese Komponenten in Konzentrationen unterhalb der Nachweisgrenze enthalten, welche den-
noch einen wesentlichen Einfluss auf den Reinigungsprozess haben konnen. Nicht nur die
biologische Reinigungseffizienz durch die Mikroalgen kann zwischen synthetischem und rea-
lem Abwasser variieren. Auch folgende oder begleitende Prozessschritte wie etwa der Einsatz
von Membranfiltration zur Algenabtrennung (Stichwort Membran-Fouling, sieche Abschnitt
3.4.2) werden durch die in realen Abwaissern enthaltenen Substanzen beeinflusst.

In den folgenden Kapiteln sind die Ergebnisse zweier Studien gezeigt, welche die Nahrstoffauf-
nahme von Mikroalgen aus einem realen sekunddren Abwasser untersuchen. Das Abwasser
wurde vor der Verwendung als Kulturmedium fiir die Algenzellen in einem anaeroben Memb-
ranbioreaktor behandelt, wodurch die Entfernung der C-Quellen stattfand. Zunédchst ist die
Machbarkeit eines mehrstufigen, sogenannten ,,zero-Waste* Prozesses zur Aufbereitung eines
Industrieabwassers im Verlauf eines Jahres im AuBlenbereich gezeigt, wobei verschiedene
Mikroalgenspezies zur Eliminierung von N und P eingesetzt wurden. Fiir die gezielte Untersu-
chung der Eignung der Algenstimme fanden Laborversuche statt, welche neben der Néhrstoftf-
aufnahme auch das Potential fiir eine Valorisierung der entstehenden Biomasse evaluierten.
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4.2.1 Semi-kontinuierliche Kultivierung im Auf3enbereich

Die Aufarbeitung von Abwassern mittels Mikroalgen erfolgt haufig in mehrstufigen Prozessen,
da z.B. die Eliminierung von C-Quellen durch heterotrophe Bakterien sehr effizient geschieht.
Um einen moglichst nachhaltigen Prozess zu etablieren, ist es vorteilhaft, alle entstehenden
Stoffstrome nutzbar zu machen — so kann beispiclsweise das wihrend des Bakterienstoffwech-
sels entstandene CO; als Substrat fiir die Mikroalgenkultivierung dienen. Entsprechend dieser
Idee wurde ein Konzept zur zweistufigen Aufbereitung eines industriellen Abwassers aus der
Lebensmittelindustrie entwickelt. In einem ersten Schritt findet die Elimination von C-Quellen
in einem anaeroben Membranbioreaktor mit Bakterien statt, wihrend Mikroalgen in einem
Photobioreaktor im darauffolgenden Schritt fiir die Entfernung von N und P aus dem Abwasser
sorgen. Neben dem aus der anaeroben Kultivierung entstandenen Biogas kann der Klarschlamm
iiber einen weiteren Prozessschritt der sogenannten hydrothermalen Carbonisierung weiter
nutzbar gemacht werden. Insgesamt soll ein ,,zero-Waste* Prozess etabliert werden, welcher alle
anfallenden Stoffstrome nutzt, um so eine CO; Bilanz von null zu erreichen. Die Umsetzung
sowie die Machbarkeit dieses Systems zur kontinuierlichen Abwasseraufbereitung unter realen
Bedingungen im AuBBenbereich (Wiiste von Negev, Israel) im Laufe eines Jahres (vier Jahreszei-
ten) ist Gegenstand eines wissenschaftlichen Papers (DOI:
https://doi.org/10.1016/j.scitotenv.2021.146373), welches im Literatur-Anhang (Kapitel 7.1)
abgedruckt ist. Ein wesentlicher Bestandteil der Studie war eine Massenbilanz, welche die hohe
Wiederfindung der Elemente C, N und P im Laufe des Prozesses zeigte und damit die Effektivi-
tit dieser Aufarbeitungsstrategie unterstreicht. Im Folgenden sind die relevantesten Ergebnisse
mit Fokus auf die Mikroalgenkultivierung zusammengefasst.

Der eingesetzte anaerobe Membranreaktor (AnMBR) konnte 97 % des organischen Kohlen-
stoffs aus dem Abwasser entfernen, wobei ~70 % davon in Form von Biogas fiir eine weitere
Nutzung zur Verfligung standen. Zudem wurden lediglich circa 10 % der Néhrstoffe N und P
aus dem Abwasser entfernt, weshalb das den AnMBR verlassende sekundidre Abwasser ein
ideales Kulturmedium fiir die folgende Mikroalgenkultivierung darstellte. In der Gesamtbilanz
des Prozesses wurden Stickstoff und Phosphor hauptséchlich in der gebildeten Algenbiomasse
nachgewiesen (N: 76,6 %, P: 91,2 %). Die fiir die Abwasseraufbereitung getesteten Mikroal-
genstimme Coelastrella sp., Desmodesmus sp. und Scenedesmus sp. zeigten in allen Jahreszei-
ten geringfiigige Unterschiede in Biomasseproduktivitit und Néhrstoffaufnahme, welche ver-
mutlich deren natiirlicher Habitate zuzuschreiben ist. Die Aufreinigungseffizienz durch die
Mikroalgen wurde von der jeweiligen Jahreszeit (Temperatur, Lichtintensitit und -dauer) sowie
der Abwasserzusammensetzung beeinflusst. Die vollstindige Aufreinigung des sekundiren
Abwassers entsprechend der gesetzlichen Vorgaben (N-Konzentration: <25 mgn-L?, P-
Konzentration: <5 mgp-L!) erfolgte innerhalb von 2,5 (Sommer), 3 (Herbst) bezichungsweise
4,3 Tagen (Winter). Aufgrund von Schwankungen in der Abwasserzusammensetzung (zu gerin-
ge P-Beladung) war die Nahrstoffaufnahme im Friihjahr unzureichend. Die Nahrstoffaufnahme
variierte saisonal bedingt zwischen 18-45 mgn-L'-d! und < 5 mgp-L!-d"\.

Das Konzept einer ,,zero-Waste™ Aufbereitung von industriellem Abwasser konnte erfolgreich
demonstriert werden.
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4.2.2 Semi-kontinuierliche Kultivierung unter
Laborbedingungen

Werden Mikroalgen im AuBlenbereich kultiviert, so unterliegt ihr Wachstum den natiirlichen
Schwankungen, welchen die Kultur ausgesetzt ist. Dementsprechend stehen die gewonnenen
Daten unter dem Finfluss von sowohl der Mikroalgenbiologie als auch den umgebenden Um-
weltbedingungen. Soll die Néhrstoffaufnahme verschiedener Mikroalgenspezies untersucht
werden, sind daher Versuche unter Laborbedingungen zu bevorzugen, da sie kontrollierte Be-
dingungen garantieren und Unterschiede in Wachstum und Nihrstoffnutzung auf die Natur der
Spezies zuriickgefiihrt werden konnen.

Fiir die Aufreinigung des bereits vorgestellten sekundiren Abwassers (AnMBR Effluent) wur-
den zwei Mikroalgenspezies (Coelastrella und Desmodesmus) zur Verfiigung gestellt. Die
Algenstimme wurden aus natiirlichen Quellen in Israel und Bremen isoliert und sind somit an
unterschiedliche klimatische Bedingungen angepasst. Fiir beide Stamme sollte die Nahrstoff-
aufnahme wihrend einer semi-kontinuierlichen Kultivierung im LabormaBstab evaluiert wer-
den. Die so erzeugte Biomasse wurde im Anschluss hinsichtlich ihrer makromolekularen und
elementaren Zusammensetzung untersucht, um deren Potential fiir eine Valorisierung der Bio-
masse zu beurteilen. Die Ergebnisse der Versuche wurden in Form eines wissenschaftlichen
Papers (DOI: 10.1016/j.seppur.2022.120744) veroftentlicht welches im Literatur-Anhang in
Kapitel 7.2 abgedruckt ist. Das als Kulturmedium eingesetzte AnMBR Effluent ist durch hohe
Néhrstoffkonzentrationen (147 mgn-L™! und 7,4 mgp' L' beziehungsweise 10 mgp-L") charakte-
risiert. Die semi-kontinuierliche Kultivierung fand liber 24 Tage in sechs konsekutiven Zyklen
(0-5) mit einer HRT von ~8 Tagen statt, wobei am Ende eines jeden Zyklus jeweils ein Teil des
Kulturvolumens abgenommen und durch frisches Abwasser ersetzt wurde. In den Zyklen 1-3
betrug das N:P Verhiltnis 20:1, diese wurde in den Zyklen 4-5 auf 15:1 herabgesetzt. Folgend
sind die wichtigsten Erkenntnisse zusammengefasst.

Beide Mikroalgenspezies zeichnen ein dhnliches Bild hinsichtlich des Wachstums sowie der
Aufnahme von Stickstoff und Phosphor. Zu Beginn jedes Zyklus wurden die intrazelluldren
Gehalte an N und P bestimmt, diese lagen als Mittelwert beider Spezies bei ~7,5 %n bzw.
~2 %p, wobei jeweils ein leichter Anstieg in den Zyklen 4-5 im Vergleich zu den Zyklen 1-3
erkennbar ist. Auch direkt nach dem Medienaustausch konnte bei beiden Spezies kein Phosphor
im prozessierten Abwasser nachgewiesen werden. Beide genannten Aspekte untermauern eine
ausgeprigte P-Limitierung der Mikroalgenzellen, welche nach der Erhdhung der P-
Konzentration in den Zyklen 4-5 lediglich abgemildert wurde. Aufgrund dessen konnte wahrend
der Zyklen 1-3 keine vollstdndige Stickstoff-Aufnahme erzielt werden (74-94 % N-Aufnahme),
zudem lag die mittlere spezifische Wachstumsrate pmie bei ~0,15 d! fiir beide Spezies. Eine
Reduktion des N:P Verhiltnisses in Zyklus 4-5 fiihrte zu einem Anstieg von pmite 0,185 d!
beider Algenstdmme, allerdings konnte keine Verbesserung der Stickstoff-Aufnahme erreicht
werden (76-78 % N-Aufnahme). Eine Analyse der makromolekularen Zusammensetzung ergab
einen stabilen Proteingehalt beider Algenstimme von 30,75 %grm zwischen Kultivierungstag 8
und 16, Speicherstoffe (Lipide und Kohlehydrate) blieben ebenso konstant und lagen bei Des-
modesmus 43,5 %prv im Vergleich zu 38,5 %ptMm bei Coelastrella etwas hoher. Ein Anstieg im
Gehalt mehrfachungesittigter Fettsduren ist bei beiden Spezies auf die Néhrstofflimitierung
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zuriickzufiihren. Die im sekunddren Abwasser vorhandenen Schwermetalle wurden mit Aus-
nahme von Blei (Pb) lediglich in sehr geringen Mengen von den Mikroalgen absorbiert und
nachgewiesen. Der hohe Protein- und Kohlehydratgehalt der erzeugten Biomasse beider Spezies
ist damit fiir eine Valorisierung im Bereich der Futtermittel sowie als Ausgangsmaterial fiir die
Bioenergieproduktion geeignet.

Aufgrund der geringen Unterschiede in sowohl Nahrstoffauthahme als auch makromolekularer
Zusammensetzung sind beide getesteten Mikroalgenstdmme gleichermaBlen fiir die Aufreini-
gung des sekundiren Abwassers geeignet. Die jeweiligen klimatischen Bedingungen eines
potentiellen Einsatzortes haben bei der finalen Auswahl des Stammes daher Prioritét.
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5 Prozessstrategie fiir eine
optimierte Nahrstoffaufnahme
der Abwasseraufbereitung
mittels Mikroalgen

Im vorhergehenden Kapitel (Abschnitt 4.2.1) wurde ein Abwasseraufbereitungsprozess vorge-
stellt, welcher Mikroalgen als Teil der biologischen Reinigungsstufe einsetzt. Das mikroalgen-
basierte Verfahren im Auflenbereich konnte erfolgreich fiir die Reinigung eines Abwassers aus
der Lebensmittelindustrie im Laufe eines Jahres etabliert werden. Die entsprechenden Versuche
der Mikroalgenkultivierung wurden allerdings semi-kontinuierlich durchgefiihrt, wobei das von
den Mikroalgen aufzureinigende sekundire Abwasser am Tag getauscht wurde. Die kontinuier-
liche Kultivierung pausierte also wéhrend der Nacht, weshalb der entwickelte Prozess nur
bedingt skalierbar ist, und fiir eine groBtechnische Etablierung angepasst werden muss. Ein
Fokus der vorliegenden Arbeit lag daher auf der kontinuierlichen Abwasseraufbereitung nicht
nur wihrend des Tags, sondern auch in der Nacht.

Mit dem Ziel einer mikroalgenbasierten Aufbereitung von Abwasser im 24 h-Betrieb, sollte
zundchst eine theoretische Prozessstrategie entwickelt werden, welche eine flexible Anpassung
an variable Lichtverhéltnisse sowie unterschiedliche Nahrstoffbeladungen des sekundéren
Abwassers beriicksichtigt. Dabei werden zwei Freiheitsgrade einbezogen, mit welchen eine
Beeinflussung des Aufbereitungsprozesses geschehen kann. Die Messwerte des vorhergehenden
Kapitels 4.1 dienten dabei als Grundlage fiir die Berechnung der Machbarkeit eines solchen
Prozesses. Versuche im Labor- und Pilotmalstab sollten im Anschluss die vorgestellte Prozess-
strategie auf ihre Umsetzbarkeit hin priifen, wobei die beiden im Zuge der vorliegenden Arbeit
entwickelten Filtrationsanlagen Mini-Harvester und Harvester eingesetzt werden sollten. Die
Kopplung der jeweiligen Abtrenneinheit an ein Photobioreaktorsystem resultiert dabei in einem
sogenannten Membran-Photobioreaktor (MPBR, siche Kapitel 1.3.3.2).

Die Kombination aus Photobioreaktor und Mini-Harvester sollte fiir Versuche zur Validierung
der zuvor entwickelten Prozessstrategie Anwendung finden. Dabei sollte vor allem die Zellriick-
fiihrung als Werkzeug zur Beeinflussung der Nahrstoffaufnahme wihrend Hell- und Dunkel-
phasen im Detail untersucht werden.

Experimente im Pilotmafstab mit sogenannten Phytobag-Photobioreaktoren im Auflenbereich
sollten die Anwendung der Strategie unter natiirlichen Wetterbedingungen bei verschiedenen
Jahreszeiten demonstrieren. Hierfiir wurde das Prozessleitsystem (BioProCon, siche Abschnitt
3.1.1.3) des Harvesters an die Prozessstrategie angepasst, sodass eine automatisierte Anpassung
der Biomassekonzentration in den Phytobag-Reaktoren an variierende Umweltbedingungen und
die dadurch beeinflusste Néhrstoffaufnahme durch die Mikroalgenzellen stattfinden konnte.
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5.1 Konzept der optimierten
Abwasseraufbereitungsstrategie fiir einen 24 h
Betrieb

Der Kopplung einer Membran an einen Photobioreaktor (Membran-Photobioreaktor, vgl. Ab-
schnitt 1.3.3.2) mit dem Ziel der Zellriickhaltung oder -fithrung kann gegeniiber der klassischen
kontinuierlichen Kultivierung im Chemostaten (konstante Verdiinnungsrate) eine verbesserte
Néhrstoffaufnahme durch die Entkopplung der Verweilzeit der Feststoffe (Zellen, SRT) und der
fliissigen Phase (HRT) bewirken (vgl. Abschnitt 1.3.1.3). Zudem koénnen HRTs oberhalb des
Auswaschpunktes (uUmax) angewandt werden, wodurch im Bereich der mikroalgenbasierten
Abwasseraufbereitung beim Einsatz von Abwissern mit geringen Néhrstoffbeladungen Néhr-
stofflimitierungen vermieden werden und zudem die Kapazitdt des Klirsystems gesteigert wird.
Wird eine externen Abtrenneinheit an einen Photobioreaktor gekoppelt, so kann die Riickfiih-
rung von Zellen als Freiheitsgrad zur Beeinflussung eines Abwasseraufbereitungsprozess einge-
setzt werden. Durch die Erhohung der Biomassekonzentration im Reaktor sinkt die Nahrstoffbe-
ladung pro Zelle, wodurch eine vollstindige Néhrstoffaufnahme moglich wird. Dieser Effekt
kann beispielsweise fiir die Elimination von Phosphor aus einem Abwasser genutzt werden, da
dieser intrazelluldr in Form von Granula gespeichert werden kann. Phosphor kann somit auch
von nicht aktiv metabolisierenden Zellen aufgenommen werden, wobei hohe intrazelluldre
Konzentrationen von bis zu 4-6 % erreicht werden kénnen (vgl. Abschnitt 1.3.1.5). Da die
zelluldre Aufnahme von Stickstoff hingegen dessen aktiven Einbau in aus der Photosynthese
stammenden Kohlenstoffgeriisten bedingt, fiihrt eine Erh6hung der Zellzahl nicht unbedingt zu
einer verbesserten Stickstoffreduktion in einem Abwasser. Stickstoff wird als Bestandteil funk-
tioneller Makromolekiile in neu gebildete aktive Biomasse eingebaut, deren intrazelluldrer
Stickstoffbedarf bzw. -gehalt ist dabei konstant und liegt bei 11,94 % (vgl. Abschnitt 4.1.3).
Damit determiniert die Stickstoffkonzentration im Abwasser die maximale erreichbare bzw.
minimal benétigte Konzentration an aktiver Biomasse bei einer vollstdndigen Stickstoffaufnah-
me. Ob diese Zellzahl realisiert werden kann, héngt von der spezifischen Photonenverfiigbarkeit
bzw. dem Gehalt an intrazelluldren energiereichen Kohlenstoffspeichern (Stiarke und Lipide) ab.
Reichen die Energiespeicher der Zelle nicht fiir eine Zellteilung aus, so wird der Zellzyklus
pausiert (vgl. Abschnitt 1.3.1.3) und damit die Néhrstoffaufnahme gestoppt. Eine Erhéhung der
Biomassekonzentration im PBR fiihrt somit nicht zur gewlinschten verbesserten Stickstoffauf-
nahme. Nichtsdestotrotz kann die Flexibilitit der makromolekularen Zusammensetzung einer
Mikroalgenzelle fiir die vollstindige Stickstoffentfernung als zweiter Freiheitsgrad genutzt
werden. So kann die Riickfilhrung Biomasse mit einem hohen intrazelluléren Gehalt an Stérke
und/oder Lipiden die volumetrische Stickstoffaufnahme aus einem Abwasser verbessern. Die
Energiespeicher konnen in Perioden mit geringen Lichtintensititen (starke Bewdlkung oder
nachts) von den Mikroalgenzellen abgebaut werden, um die Zellteilung und die damit einherge-
hende Aufnahme von Stickstoff zu ermoglichen. Damit kann diese Malnahme eine vollstdndige
Stickstoffreduktion in einem Abwasser auch bei ungiinstigen Lichtbedingungen gewéhrleisten.
Diese Strategie bedingt allerdings das Auftreten von Phasen mit hoher Photonenverfiigbarkeit,
ist anhaltend wenig Licht vorhanden, kann auch eine Riickfithrung von Zellen keine Verbesse-
rung der Stickstoffaufnahme ermoglichen. Jedoch kann eine Riickfiihrung der Zellen in Phasen
hoher Lichtintensitit bzw. bei Lichtiiberschuss beziiglich der vollstdndigen Nahrstoffaufnahme
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eine verbesserte Lichtausnutzung bewirken. Unterschreitet die Biomassekonzentration in einem
Reaktor einen systemspezifischen Schwellenwert, so bleiben Photonen ungenutzt bzw. werden
nicht zur Synthese von Speicherstoffen verwendet. Die Erhohung der Biomassekonzentration
kann zu einer Nahrstofflimitierung fithren, welche schlieflich die Bildung von Speicherstoffen
induziert (vgl. Abschnitte 1.3.1.2 sowie 1.3.1.5). Die fiir die vollstindige Nahrstoffaufnahme
iiberschiissigen Photonen kdnnen so fiir Zeiten mit geringer Lichtintensitéit gespeichert und zur
Verbesserung der Abwasserreinigung genutzt werden.

Basierend auf diesen Uberlegungen sowie der in Kapitel 4.1 vorgestellten, experimentellen
Daten wurde ein virtueller 24-stiindiger kontinuierlichen Abwasseraufbereitungsprozess mit
Chlorella vulgaris berechnet. Dabei lag der Fokus auf der Nutzung intrazelluldrer Energiespei-
cher der Mikroalge zur Néhrstoffaufnahme auch unter ungiinstigen Bedingungen hinsichtlich
der Lichtverfiigbarkeit. Die Ergebnisse sowie deren Interpretation sind in Form eines wissen-
schaftlichen Papers verdffentlicht (DOI: 10.1016/j.scitotenv.2023.169082) welches im Litera-
tur-Anhang in Kapitel 7.5 abgedruckt ist. Die zugrunde liegenden Formeln sind im Anhang in
Kapitel 8.6.4 abgebildet. Folgend ist das virtuelle Szenario kompakt beschrieben und die wich-
tigsten Erkenntnisse diskutiert.

Als 6konomisches Kultivierungssystem des virtuellen Abwasseraufbereitungsszenarios wird ein
offener Raceway Pond als Kultivierungssystem vorgeschlagen, an welchen eine externe Memb-
ranfiltrationseinheit (z.B. Harvester, vgl. Abschnitt 3.1.1) angeschlossen ist, wodurch ein
Membran-Photobioreaktor entsteht. Die Lichtverteilung im Reaktor wird als ideal angenommen.
Zur Darstellung der Funktionsweise wird vereinfachend ein 24-stiindiger Tag in vier, jeweils
sechsstiindige Perioden mit konstanter Lichtintensitét unterteilt: Morgen (I; = 350 pmol-m=s™),
Mittag (I = 700 pmol-m2-s"), Abend (Is = 350 umol'm-s™") und Nacht (Is =0 umol-m?-s™).
Basierend auf der linearen Beziechung zwischen spezifischer Photonenabsorptionsrate und
spezifischer Wachstumsrate bei vollstindiger Néhrstoffaufnahme im Bereich zwischen D = 0,3-
0,6 d! (siche Abbildung 4-1), wurde eine konstante Verdiinnungsrate von D = 0,5 d"! (entspricht
HRT =2 d) fiir das virtuelle Szenario gewéhlt. In einem realen Szenario ist eine Variation der
Feststoffverweilzeit in Abhéngigkeit der aktuellen und vorhergesagten Witterungsbedingungen
und der Néhrstoffbelastung des Abwassers denkbar. Zu Reduktion dynamischer Effekte im
Modellszenario ist jedoch eine konstante Biomassekonzentration in jeder Tagesperiode vorge-
sehen. Die durch die externe Filtrationseinheit aufkonzentrierte Biomasse kann fiir eine weitere
Valorisierung geerntet oder aber als Uberschussbiomasse in einem externen Tank fiir die Nacht
oder Phasen mit geringer Lichtintensitit gelagert werden.

Das zu behandelnde Abwasser des virtuellen Prozesses liegt mit einer Stickstoffbeladung von
cnmao = 243 mg L' (entsprich cno =189 mg-L"! bzw. ~14 mmolx-L") im Bereich der meisten
kommunalen und industriellen Abwésser (Monfet und Unc 2017). Pro Tagesperiode sind
~24 mg-L! Stickstoff aus dem Abwasser zu entfernen, wodurch die Bildung von 1676 mg-L!
aktiver Biomasse (N-Anteil: 11,94 %) moglich ist — bei ausreichender Lichtverfiigbarkeit
(Tabelle 5-1). Die Flexibilitit des Mikroalgenstoffwechsels erlaubt die Synthese von Speicher-
komponenten, wodurch die Konzentration der Biotrockenmasse diejenige der aktiven Biomasse
abhingig von der Lichtintensitdt wahrend der Tagesperiode iibersteigt. Eine Anpassung der
BTM-Konzentration durch eine Abtrennung bzw. Riickfithrung von Zellen mittels der externen
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Filtrationseinheit kann abhéngig der Anforderungen und Bedingungen des Prozesses geschehen.
Eine mogliche Prozessstrategie zeigt Abbildung 5-1, welche im Folgenden néher erléutert wird.
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Abbildung 5-1: Virtuelles 24 h Abwasseraufbereitungsprozessschema mit der Mikroalge Chlorella vulgaris bei einer
Verdiinnungsrate von 0,5 d-!. Wihrend der Morgen und Abend-Periode betriigt die Lichtintensitit
350 pmol-m?-s™!, fiir die Mittags-Periode wurde diese auf 700 umol-m-s™! verdoppelt. Biomasse aus
den Tag-Perioden muss in einem externen Behélter gespeichert werden, um eine vollstdndige Néhr-
stoffaufnahme wiahrend der Nacht zu ermdglichen. Am Ende der Nacht-Periode steht eine proteinrei-
che Biomasse fiir eine weitere Wertschopfung zur Verfiigung. Quelle: eigene Darstellung.

Wiéhrend der Morgen- und Abendperiode konnen die Mikroalgen bei der gewihlten Verdiin-
nungsrate (D =0,5d") nahezu den gesamten vorhandenen Stickstoff und alles an Phosphat
aufnehmen. Bedingt durch die Aufnahmekinetik verbleibt eine geringe Restkonzentration beider
Néhrstoffe im zu behandelnden Abwasser, weshalb eine Zellriickfithrung in beiden Perioden
nicht vorgesehen ist. In der Mittagszeit ist aufgrund der verdoppelten Lichtintensitit auch die
Biotrockenmasseproduktivitit verzweifacht. Die aktive Biomasse bleibt wie beschrieben aller-
dings konstant, es entsteht stirkereiche Biomasse, welche abgeschopft werden kann. Im simu-
lierten Beispiel wird die Konzentration der Gesamtbiomasse der Ubersichtlichkeit halber kon-
stant gehalten, was aber in der Praxis nicht zwingend erforderlich ist. Tabelle 5-1 fasst die
theoretisch erzielbaren Biomassekonzentrationen (Biotrockenmasse sowie aktive Biomasse)
sowie die daraus resultierende Stickstoffkonzentration im Reaktor wihrend der einzelnen Perio-
den des 24 h Tages zusammen. Lediglich fiir die Mittag-Periode (I) ist eine Reduktion der
BTM-Konzentration vorgesehen, um stirkereiche Biomasse abzuschdpfen und fiir eine Riick-
fiihrung wahrend der Nacht zu speichern. Fiir alle Tageslichtperioden (I;-13) ist eine vollstdndige
Néhrstoffaufnahme ohne Zellriickfiihrung unter den gegebenen Bedingungen mdglich.
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Basierend auf den Daten aus Kapitel 4.1.1 konnte eine spezifische Ammonium-Aufnahmerate
withrend der Nacht von 6,25 mgnns-gsrm™ -h™! berechnet werden. Dieser Wert liegt oberhalb der
fiir die Dunkelperiode benétigten Rate von 5,06 mgnna:gprv™-h™l. Mikroalgen sind also in der
Lage, Stickstoff hinreichend schnell im Verlauf der 6-stiindigen Nachtphase aufzunehmen.
Zudem wurde eine spezifische Ausbeute der NH4"-Aufnahme auf Kosten des intrazelluldren
Starkegehaltes von 0,19 mgnus mgsarke ! ermittelt. Fiir das vorliegende virtuelle Szenario bedeu-
tet dies eine minimale Biotrockenmassekonzentration wéhrend der Nachtperiode von ~1 g-L!,
wobei die Biomasse einen Kohlehydratgehalt von mindestens 27 % aufweisen muss. Dies kann
durch Speicherung von Biomasse wéhrend der Tageslichtperioden erreicht werden (vgl. Tabelle
5-1). Am Ende der Nacht steht eine proteinreiche Mikroalgenbiomasse zur weiteren Valorisie-
rung zur Verfiigung.

Tabelle 5-1: Biomassekonzentrationen (BTM und ABM) und resultierende Stickstoffkonzentration im Reaktor des
virtuellen Abwasseraufbereitungsprozesses der verschiedenen Tageslichtperioden des 24 h Tages.
Lediglich fiir die Mittag-Periode (I2) wird die theoretisch erzielbare Biomassekonzentration (cBmith)
reduziert, um stérkereiche Zellen fiir eine Riickfiihrung wéhrend der Nacht-Periode (I4) zu speichern.

I I Iz
Cermum in g-L7! 2,37 4,74 2,37
capm in g'L! 1,61 1,67 1,61
ceTMper in g-L! 2,37 2,37 2,37
capmpBr in g-L7! 1,61 0757 1,61
QKohlehydrat BTM 101 %0 30,2 62,5 30,2
CNresidual in g L7! 0,0079 0,00 0,0079

Die virtuelle Abwasseraufbereitungsstrategie wurde zudem fiir reduzierte Lichtintensititen der
Tageslichtperioden ((i) 80 % und (ii) 50 %) evaluiert. Szenario (i) reprisentiert dabei einen
bewolkten Tag, wobei eine Erhohung der SRT um 20 % weiterhin eine vollstdndige Nahrstoff-
aufnahme ermoéglicht. Bei einer Reduktion der Lichtverfiigbarkeit um 50 % (Szenario (i)) hin-
gegen fiihrt selbst eine Erhohung der SRT um 50 % zu keiner Eliminierung aller vorhandenen
Néhrstoffe. Durch die Riickfiihrung von Zellen sinkt die spezifische Photonenverfiigbarkeit,
wodurch weniger intrazelluldre Energiespeicher gebildet werden konnen. Diese sind allerdings
Voraussetzung fiir einen Einbau von Nihrstoffen in die aktiv metabolisierende Zelle bei un-
giinstigen Lichtverhiltnissen. Trotz des erheblichen Potentials von MPBR-Systemen zur Opti-
mierung der mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitung bleibt die Licht- bzw. Energieversor-
gung der Mikroalgenzellen weiterhin grofite Herausforderung, welche auch durch ein
Riickfiihren der Zellen nicht geldst werden kann. Dennoch ist die Zellriickfiihrung ein sehr
niitzliches Instrument, um die vollstandige Nutzung aller verfiigbaren Photonen sicherzustellen
und auftretende Schwankungen der Lichtintensitit oder Nahrstoffkonzentration auszugleichen.

Das entworfene Szenario zeigt auch die Grenzen der mikroalgenbasierten Abwasseraufberei-
tung auf. Stoffe bzw. Molekiile kénnen aus einem System erfolgreich durch deren Abbau elimi-
niert werden — die Elemente dahingegen nicht. Gegeniiber allen anderen Elementen hat Kohlen-
stoff eine Art Sonderstellung, da es — zumeist als Organik im Kulturmedium geldst — den
zersetzenden Mikroorganismen als Energiequelle dient und zudem durch den mikrobiellen
Abbau in Form von CO; in die Atmosphére entweicht. Eine hohe Beladung eines Abwassers
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mit organischen C-Quellen kann dementsprechend durch eine Erhéhung der Zellzahl ausgegli-
chen werden. Stickstoff- bzw. phosphorhaltige Komponenten in Abwissern hingegen dienen
photoautotrophen Organismen nicht als Energiequelle, weshalb eine Differenzierung in der
Prozessfiihrung zwischen zu eliminierender Komponente und Energiequelle notwendig wird.

5.2 Einsatz eines AMPBR zur optimierten
Nahrstoffaufnahme aus Abwasser durch
Mikroalgen

5.2.1 Zellriickfiihrung im Labormafi3stab

Die in Kapitel 3.1.2 beschriebene Membranfiltrationsanlage Mini-Harvester wurde so konzi-
piert, dass diese an das am Institut vorhandene Photobioreaktorsystem im Labormafstab (vgl.
Kapitel 2.5) gekoppelt werden kann. Der Aufbau aus Photobioreaktor und Mini-Harvester
resultierte damit in einem Membran-Photobioreaktor mit externer Membraneinheit (vgl. Ab-
schnitte 1.3.3.2 und 2.5.4), welcher fiir kontinuierliche Kultivierungsexperimente mit Zellriick-
fiihrung eingesetzt wurde. Fiir den Betrieb des MPBR wurde das Prozessleitsystem BioProCon
(vgl. Abschnitt 3.1.2.4) eingesetzt, um die verschiedenen Funktionen der Anlage ausfiihren zu
konnen. Verschiedene Abldufe, wie die Erzeugung eines konstanten Filtrat-Fluxes am Mini-
Harvester, wurden in der Automatisierung mittels PI-Regler' realisiert. Die benétigten Regelpa-
rameter konnten erfolgreich eingestellt werden (vgl. Abschnitt 8.3.4), sodass eine Inbetriebnah-
me des MPBR mdglich war. In einem kritischen Flux Experiment (Flux-Step-Methode, Schritt-
hohe: 2 L-m>-h!, Riickspiilen zwischen den Flux-Schritten, Kriterium fiir Jo: 10 Pa-min,vgl.
Abschnitt 2.7.3) mit Chlorella vulgaris Suspensionen (A: 1,5 ggrm'L, B: 3,0 ggrv' L") wurden
kritische Flux Werte von 17 L-m?-h' (B) und 20 L-m2-h"! (A) bestimmt (vgl. Abschnitt
8.4.2.4). Damit konnten die Grenzen des Arbeitsbereiches wihrend einer kontinuierlichen
Kultivierung mit Zellriickfithrung festgelegt werden. Nach der erfolgreichen Inbetriebnahme des
MPBR-Systems wurden in drei Versuchsreihen Kultivierungsexperimente mit der Mikroalge
Chlorella vulgaris SAG 211-12 in mBG11-Medium als synthetisches Abwasser (siche Kapitel
2.2) mit Zellriickfithrung durchgefiihrt, welche im Folgenden beschrieben sind. Die Kultivie-
rungsparameter jedes Ansatzes sind in Tabelle 2-3 zusammengefasst.

Im Zuge der ersten Versuchsreihe mit dem MPBR-System wurde C. vulgaris bei permanenter
Beleuchtung kontinuierlich kultiviert. Dabei wurden die Verdiinnungsraten D=0,4 d' und
D =0,5d"! angewandt und Zellen aus dem Retentat zuriick in den PBR gefiihrt (vo4 = 1,20,
vo,s = 1,04). Die Kultivierung mit Zellriickfiihrung erzielte eine hdhere Biomasseproduktivitét
(Peos=1,36 g'L'-d"!, Peps=1,25 g'L"-d") im Vergleich zum klassischen PBR-Betrieb (vgl.
Abschnitt 8.5.1 und 8.5.3) bei weiterhin vollstdndiger Stickstoffaufnahme. Trotz der geringeren
Lichtverfiigbarkeit pro Zelle bei einer Zellriickfiihrung waren die Mikroalgen in der Lage, den

U'In der einschligigen Literatur wird die Abkiirzung PI-Regler fiir einen Proportional-Integral-
Regler verwendet. Mit Ausnahme der Nennung des PI-Reglers an dieser Stelle ist P im gesam-
ten Text der vorliegenden Arbeit allerdings als Abkiirzung fiir Phosphor festgelegt.

120



5.2 Einsatz eines AMPBR zur optimierten Néahrstoffaufnahme aus Abwasser durch Mikroalgen

vorhandenen Stickstoff vollstindig aufzunehmen. Die Biomasse im vorliegenden Experiment
war charakterisiert durch einen geringen Kohlehydrat- (20-21 %gtv) und moderaten Pigment-
gehalt (5-6 %grwm). Dies deutet auf eine Lichtlimitierung der Mikroalgenzellen hin, die vorhan-
dene Photonenmenge erlaubte keine Akkumulation intrazelluldrer Speicherkomponenten (Stir-
ke). Da aufgrund mangelnder Probenmenge keine Quantifizierung des Proteingehaltes erfolgte,
ist keine detailliertere Analyse des Stoffwechsels moglich.

In einer zweiten Versuchsreihe wurde der Einfluss der Zellriickfithrung bei einer kontinuierli-
chen Kultivierung bei D =1,0 d!' mit einem Hell/Dunkel-Regime von 16 h:8 h untersucht. In
zwei Ansétzen wurden verschiedene Zellriickfiihrraten wihrend der Hell- und Dunkelphasen
getestet: (A) Duent = Dpunket = 1,0 d'l, Vel = 0, Vpunket = 3 und (B) Duenn = Dpunkel = 1,0 d'l,
VHell = Vpunkel = 3. Die Beprobung des MPBR fand jeweils am Ende der Hellphase (to =-0,5 h)
und zu zwei Zeitpunkten wiahrend der Dunkelphase (t; = 3,5 h und t; = 7,5 h) statt. In beiden
Ansitzen konnte das Riickfiihren von Zellen in der Dunkelphase ein Auswaschen der Biomasse
verhindern (vgl. Abbildung 5-2 A). Allerdings war keine vollstindige Nahrstoffaufnahme
(Stickstoff und Phosphor) trotz Zellriickfiihrung moglich (vgl. Abbildung 5-2 C). Bei einer
Riickfithrung am Tag und in der Nacht war aufgrund der erhdhten Biomassekonzentration in
Ansatz (B) (vgl. Abbildung 5-2 B) eine verbesserte Stickstoffaufnahme im Laufe von 24 h im
Vergleich zu einem Zellrecycling nur am Tag messbar (vgl. Abbildung 5-2 C). Zum Probenah-
mezeitpunkt am Ende der Hellphase konnte die N-Aufnahme bei Ansatz A zu 56 %, bei Ansatz
B zu 63 %, die P-Aufnahme bei Ansatz A zu 55 % und bei Ansatz B zu 69 % quantifiziert
werden. Die Riickfithrung von Zellen wihrend der Hell- und Dunkelphase (Ansatz B) erlaubte
also eine verbesserte Nahrstoffaufnahme durch die Mikroalgenzellen im Vergleich zu Ansatz A.
Ohne Zellriickfithrung (siehe Abschnitt 4.1) war bei gleicher Verdiinnungsrate eine Stickstoft-
aufnahme am Tag (16 h) von 58 % messbar. Bei der kontinuierlichen Kultivierung ohne Zell-
riickfiihrung wurde lediglich wahrend der Hellphase Medium zugefiihrt, wodurch die Gesamt-
beladung der Zellen mit Stickstoff geringer ausfillt. Die Ergebnisse zeigen damit eine
verbesserte Stickstoffaufnahme durch die Mikroalge Chlorella vulgaris aus dem Medium bei
Einsatz der Zellriickfiihrung. In beiden Ansétzen konnten die Mikroalgenzellen lediglich gerin-
ge Kohlehydratspeicher von 14 %prm bzw. 15 %prm generieren (Abbildung 5-2 B), welche im
Laufe der Dunkelphase abgebaut wurden (Reduktion um 28,6 % (A) bzw. 13,3 % (B)). Ledig-
lich in Ansatz B ging dies mit einem Abbau der Lipidfraktion um 5,0 % sowie einer Zunahme
des Proteingehaltes um 6,8 % einher. Aufgrund technischer Schwierigkeiten sind die gezeigten
Ergebnisse lediglich ein erster Anhaltspunkt, welche die Planung weiterer Experimente unter-
stiitzt. Nichtsdestoweniger zeigen sie das Potential und die Eignung eines MPBR-Systems zur
kontinuierlichen Mikroalgenkultivierung bei gleichzeitiger Abwasseraufbereitung.
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Abbildung 5-2: Biomassequantifizierung (A), makromolekulare Zusammensetzung (B) und Nahrstoffkonzentrationen
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im PBR (C) einer kontinuierlichen Kultivierung (D = 1,0 d"!) von C. vulgaris SAG 211-12 mit Zell-
riickfithrung bei einem Hell/Dunkel-Regime von 16 h:8 h. Ansatz A: Gleichbleibende Verdiinnungs-
rate wihrend der Hell- und Dunkelphase, Zellriickfiihrung mit v =3 nur wiahrend der Nacht. Ansatz
B: Gleichbleibende Verdiinnungsrate und Riickfithrverhaltnis von v = 3 wiéhrend der Hell- und Dun-
kelphase. Die Linien in (C) markieren die Néhrstoffkonzentrationen (Sollwerte) im Medium.
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Eine dritte Versuchsreihe startete zundchst mit einer Satzkultivierung von C. vulgaris bei per-
manenter Beleuchtung. Nach Erreichen der stationiren Wachstumsphase (evaluiert am Verlauf
der Biotrockenmassekonzentration, siche Abbildung 8-18), wurde die Kultivierung flir weitere
drei Tage fortgefiihrt, um eine Stickstofflimitierung der Mikroalgenzellen zu induzieren. Der
anhaltende Néhrstoffmangel fithrte zu einer Verringerung der intrazelluldren Gehalte der Koh-
lehydrate (10,46 %gtm), Proteine (13,0 %gtm) und Pigmente (0,56 %gsrMm) der Biotrockenmasse,
sowie eines starken Anstiegs des berechneten Lipidgehaltes auf 74,68 %ptv  (QNukicinsiu-
ren8T™M = 1,30 %). In dieser Kultivierungsphase wurde dem Photobioreaktor Stickstoff injiziert
(CNPBR gemessen = 84,90 mg-L"), wobei eine mehrfache Beprobung des Reaktorinhaltes in einem
Zeitintervall von 8 h nach der Stickstoffzugabe stattfand. Die Aufnahme von Stickstoff durch
die Mikroalgenzellen war nachweisbar, 43 % des injizierten Stickstoffs wurden innerhalb von
8 h aus dem Medium entfernt (siche Abbildung 8-19). Allerdings war lediglich eine geringfiigi-
ge Zunahme des intrazelluldren Proteingehaltes auf 15,2 %grm bzw. eine leichte Abnahme der
Kohlehydrat- und Lipidgehalte auf 9,0 %grm bzw. 73,5 %prm messbar (vgl. Abbildung 8-19).
Der Anstieg des Pigmentgehaltes um 28 % (vgl. Abbildung 8-19) indiziert den Einsatz des von
den Mikroalgenzellen aufgenommene Stickstoff zur Pigmentsynthese. Nach Abschluss der
Beprobung wurde die kontinuierliche Kultivierung mit D = 0,3 d! gestartet und der Reaktor
nach Erreichen eines Fliegleichgewichts beprobt (t =-1 h in Abbildung 5-3). Im Anschluss an
die Beprobung des kontinuierlichen Betriebs wurde bei gleichbleibender Verdiinnungsrate eine
Dunkelphase einer Dauer von 8 h gestartet und gleichzeitig die Riickfiihrung von Zellen in den
PBR (v=1) durch Ankopplung des Mini-Harvesters initiiert. Die achtstiindige Dunkelphase
wurde zu drei Zeitpunkten (t; =0 h, to =4 h, t3 =8 h) beprobt (Abbildung 5-3). Aufgrund der
Konstruktion des MPBR-Systems konnten lediglich geringe Probenmengen entnommen wer-
den, da ansonsten ein Absinken des Fiillstandes im Mini-Harvester zu einer Stérung des laufen-
den Betriebs gefiihrt hitte. Daher wurde der Umfang der Analytik reduziert.
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Abbildung 5-3: Makromolekulare Zusammensetzung und Biotrockenmassekonzentration einer kontinuierlichen
Kultivierung (D =0,3 d'") von C. vulgaris SAG 211-12 mit Zellriickfilhrung (v=1) bei einem
Hell/Dunkel-Regime von 16 h:8 h.
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Abbildung 5-3 zeigt eine Abnahme der Biotrockenmassekonzentration nach Abschalten der
Beleuchtung (t=-1h bis t=0 h), welche im Verlauf der Dunkelphase (ab t=0h bis t= 8 h)
konstant bleibt. Die Zellriickfiihrung konnte also ein Auswaschen der Zellen erfolgreich verhin-
dern. Die Unterschiede in der makromolekularen Zusammensetzung (vor allem Kohlehydrat-,
Protein- und Lipidgehalt) zwischen der Probe der Hellphase (t = -1 h) und Dunkelphase (t = 4h)
sind vermutlich auf ein Nicht-Erreichen des Fliegleichgewichts zuriickzufithren. Bei einer
Verdiinnungsrate von D = 0,3 d! tritt aufgrund der geringen Beladung des PBR mit Stickstoff
eine Limitierung dieses Nahrstoffes fir die Zellen auf (siche Kapitel 4.1). Eine Zunahme des
Proteingehaltes in Abwesenheit von Licht ohne Zugabe von Stickstoff ist daher unwahrschein-
lich. Bei Abwesenheit von Licht lasst die Reduktion des intrazelluldren Kohlehydratgehaltes zu
Gunsten des Lipidgehaltes vermuten, dass der Kurzzeitenergiespeicher Stirke in Abwesenheit
von Licht in den Langzeitenergiespeicher Lipide umgewandelt wurde. Die Abnahme des Pro-
teingehaltes wéihrend der Dunkelphase unterstreicht die angenommene Stickstofflimitierung. Da
aufgrund von Geriteausfillen ab der kontinuierlichen Phase eine prozessbegleitende Analyse
der Nahrstoffkonzentrationen im Reaktorausfluss ausblieb, ist keine Aussage bzw. kein Ver-
gleich iiber die Nahrstoffaufnahme der Mikroalgenzellen mit und ohne Zellriickfiihrung mdg-
lich.

Nach der erfolgreichen Inbetriebnahme und den ersten Versuchen war eine weitere Versuchs-
reihe zur Ausarbeitung und Demonstration der in Abschnitt 5.1 vorgestellten Strategie einer
kontinuierlichen Abwasseraufbereitung mit Hell/Dunkel-Regime im 24 h Betrieb angedacht.
Aufgrund langer Ausfallzeiten der praktischen Laborarbeit durch InfektionsschutzmafBinahmen
im Zuge der COVID-19-Pandemie konnten diese allerdings nicht mehr realisiert werden. Das
Versuchskonzept ist daher in den Ausblick (Kapitel 6) integriert.

5.2.2 Zellriickfiihrung im Pilotmaf3stab

Die Konzeption der in Kapitel 3.1.1 beschriebenen Membranfiltrationsanlage Harvester erlaub-
te deren flexiblen Einsatz an verschiedenen Einsatzorten. So wurde die Anlage fiir gemeinsame
Experimente mit Projektpartnern der School of Science der Constructor University Bremen
eingesetzt. Der Harvester wurde hierfiir nach Bremen transportiert und erfolgreich an die dorti-
ge Photobioreaktortechnologie (fiinf Polyethylen Phytobags zu je 200 L, 5m Lénge, 1,5 m
Hohe, vgl. Wang et al. 2018) angeschlossen. Der so entstandene MPBR konnte erfolgreich fiir
kontinuierliche Kultivierungsexperimente mit Zellriickfithrung eingesetzt werden. Die Ergeb-
nisse der Versuche wurden in Form eines wissenschaftlichen Papers (DOL:
10.1016/j.biortech.2023.129986) veroffentlicht welches im Literatur-Anhang in Kapitel 7.4
abgedruckt ist.
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Abbildung 5-4: Kontinuierliche Kultivierung von Desmodesmus sp. in einem synthetischen Abwasser in miteinander
verbundenen ,,Beutel“-Photobioreaktoren (Phytobags) (A) mit externer Membraneinheit (Harvester)
(B) zur Realisierung eines MPBR Durch die Kopplung von fiinf Phytobags wurde ein Reaktorvolu-
men von 1000 L realisiert. Entlang des Reaktorbodens ermoglicht ein pordses Rohr die Begasung des
Reaktorinhaltes zur Durchmischung sowie zum Gasaustausch. Die Beleuchtung des PBR-Systems er-
folgt iiber natiirliches Sonnenlicht, Schattenbereiche wurden mit kiinstlicher Beleuchtung behoben.
Ein an das Prozessleisystem des Harvesters angeschlossener Triibungssensor erlaubt die prozessbe-
gleitende Quantifizierung der Biomassekonzentration im PBR. Quelle: Aufnahmen von Rohit Dey.

Ziel der Versuchsreihe war die Etablierung eines Systems zur mikroalgenbasierten Aufbereitung
eines synthetischen Abwassers mittels eines MPBR-Systems im Pilotmafistab im Laufe eines
Jahres unter Umweltbedingungen. Einsatz hierfiir fand die Mikroalge der Spezies Desmodesmus
sp., welche aus einer Klédranlage in Deutschland isoliert wurde (Han et al. 2020). Die Ergebnisse
der durchgefiihrten Versuche (vgl. Tabelle 5-2) zeigten, dass die verwendete Mikroalge nicht
zur Aufnahme und Speicherung von fiir das Wachstum tiberschiissigem Phosphor (luxury upt-
ake) ist. Dieser Aspekt wird bislang in der Literatur wenig diskutiert und muss bei der Konzep-
tion einer mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitungsstrategie beriicksichtigt werden.

Zunichst fand eine kontinuierliche Kultivierung der Mikroalge im synthetischen Abwasser im
Sommer (D= 0,3 d", 200 umol'm?:s") und Winter (D =0,2 d"!, 95 pmol'm?-s') ohne Zell-
riickfiihrung statt. Dabei wurden Biotrockenmassekonzentrationen von 0,8 gL' (Sommer) bzw.
0,5 gL' (Winter) im PBR erreicht, welche durch das Prozessleitsystem des Harvesters (Bi-
oProCon, siehe Abschnitt 3.1.1.3) konstant gehalten wurden. Immer Sommer war aufgrund der
hoheren Lichtverfiigbarkeit eine verbesserte Aufnahme von Stickstoff und Phosphor nachweis-
bar (vgl. Tabelle 5-2).

Im Anschluss wurde der Harvester an das PBR-System gekoppelt und der Betrieb des MPBR
gestartet. Die kontinuierliche Kultivierung mit Zellriickfiihrung (Sommer: D =0,3 d"!, v=1,
200 pmol-m?s!, Winter: D=0,2d", v=1, 95 umol'm?:s!) filhrte zu einem Anstieg der
Biomassekonzentration im PBR bis zu einem Schwellenwert nach 4 Tagen. Im Sommer kam
das Mikroalgenwachstum aufgrund von Néhrstofflimitierungen zum Erliegen, Stickstoff und
Phosphor wurden vollstdndig aus dem synthetischen Abwasser entfernt. Die Ergebnisse zeigen,
dass eine Erhohung der Durchflussrate im Sommer moglich ist, wodurch das Wachstum der
Mikroalgen positiv beeinflusst wiirde, sodass neben einer hoheren Rate an aufgereinigtem
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Abwasser auch eine hohere Biomasseproduktivitit zu erwarten sind. Im Winter konnte aufgrund
einer Lichtlimitierung keine vollstindige Nahrstoffaufnahme erreicht werden, der Mangel an
Photonen reduzierte zudem die Neubildung von Biomasse. Mdglicherweise kann durch eine
Reduktion der Biomassekonzentration im Reaktor und die damit einhergehende hohere spezifi-
sche Photonenverfiigbarkeit eine bessere Nahrstoffaufnahme erreicht werden.

Im darauffolgenden ,,Real-Life“-Experiment wurde das MPBR-System fiir jeweils 30 Tage in
Sommer und Winter zur Aufreinigung des synthetischen Abwassers eingesetzt. Abhéngig der
gemessenen Lichtintensitidten an Photobioreaktoroberfliche wurde der Betrieb in drei Szenarien
eingeteilt: (i) Bei Lichtintensitéten > 200 umol-m?s™! werden die Mikroalgenzellen mit v =1 in
den Photobioreaktor zuriickgefiihrt und gleichzeitig die Verdiinnungsrate so lange erhoht, bis
die Grenzwerte der Einleitung in natiirliche Gewésser in Deutschland erreicht wurden (externe
Messung der Nahrstoffkonzentration des Filtrats). (ii) Bei Lichtintensititen zwischen 100-
200 umol-m™-s™! wurde eine konstante Verdiinnungsrate von D = 0,3 d"! angewandt und zudem
eine konstante Soll-Biomassekonzentration von 0,8 g-L! im PBR eingestellt. (iii) Bei Lichtin-
tensititen < 100 pmol'm-s' wurden die Verdiinnungsrate sowie die Soll- Biomassekonzentra-
tion im PBR auf 0,2 d"! bzw. 0,4 g-L! reduziert. Im Sommer dominierte Szenario (i), wobei die
Biomassekonzentration bei starker Bewolkung herabgesetzt wurde, um weiterhin eine vollstin-
dige Nihrstoffaufnahme zu gewdihrleisten. Wéhrend des 30 Tage Betriebs konnten 8700 L
synthetisches Abwasser gereinigt und dadurch 13 kg Biotrockenmasse erzeugt werden. Im
Winter traten hauptsichlich die Szenarien (ii) und (iii) auf, sodass der Reaktor mit geringen
Biomassekonzentrationen betriecben wurde. Die Anpassung der Biomassekonzentration in
Abhingigkeit der Lichtverfiigbarkeit ermdglichte eine vollstindige Nahrstoffaufnahme aus dem
synthetischen Abwasser. Insgesamt konnten im Winter-Experiment (30 Tage) 7400 L Abwasser
aufgereinigt und dabei 3,964 kg Biomasse erzeugt werden.

Tabelle 5-2: Effizienz des PBR- und MPBR-Systems wéhrend jedes Ansatzes im Sommer (So) und Winter (Wi).
Verglichen wurden die Nahrstoffaufnahmeraten (N, P), Biomasseproduktivitdt und Abwasserautbe-
reitungskapazitét fiir verschiedene Ansétze. S1: kontinuierliche Kultivierung ohne Zellriickfiihrung,
S2: kontinuierliche Kultivierung mit Zellriickfithrung und ,,Real-Life*: kontinuierliche Kultivierung
mit Zellriickfihrung und Anpassung der Biomassekonzentration abhéngig der Lichtintensitét.

Satzphase S1 S2 ,,Real-Life*
So Wi So Wi So Wi So Wi
N-4 h t
Aufnahmerate 1) 33 700 4500 3000 4500 3000 4350 37,00
inmg-L"-d
P-A
.“f”ah’_’f”j’te 1,040 0,535 = 3,000 2,000 3,000 2,000 2,900 2,470
inmgL'-d

Biomasseproduktivitdt
ingL'-d!
Kapazitdt der Abwas-
seraufbereitung 91,0 38,5 300,0  200,0 ¢ 300,0 200,0 @ 290,0 2470

in L-d’!

0,070 0,017 | 0,240 0,120 0,370 0,210 @ 0,433 0,132
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Tabelle 5-2 zeigt die verbesserte Biomasseproduktivitit von 80 % im Sommer und 10 % im
Winter bei Einsatz der Zellriickfithrung (S1), verglichen mit einer kontinuierlichen Kultivierung
ohne Riickfiithrung von Biomasse (S2). Die Aufnahmeraten der Néhrstoffe Stickstoff und Phos-
phor im Winter konnten durch eine Anpassung der Biomassekonzentration im PBR im ,,Real-
Life“-Ansatz um 23 % gesteigert werden, im Vergleich zur klassischen kontinuierlichen Kulti-
vierung. Eine Elementaranalyse der Mikroalgenbiomasse ergab eine Wiederfindung der im
Medium eingesetzten Nahrstoffe (N und P) von 87-96 % (N) bzw. 94-96 % (P) fiir alle geteste-
ten Ansitze. Wihrend des ,,Real-Life“-Ansatzes lagen die Néhrstoffgehalte Jahreszeiten-
unabhéngig jeweils unterhalb der Grenzwerte fiir eine Einleitung des MPBR-Effluents in natiir-
liche Gewdsser fiir Deutschland. Die Ergebnisse demonstrieren damit das Potential eines
MPBR-Systems zur effizienten mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitung. Das System erlaubt
zudem, auf Schwankungen der Umweltbedingungen einzugehen, um Wasser einer gleichblei-
benden Qualitdt zu generieren.
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6 Fazit und Ausblick

Im Zuge der vorliegenden Arbeit konnte eine Prozessstrategie zur kontinuierlichen Abwasser-
aufbereitung mittels Mikroalgen erfolgreich ausgearbeitet werden. Basis hierfiir waren kontinu-
ierliche Kultivierungsversuche mit der Mikroalge Chlorella vulgaris bei einem Hell/Dunkel-
Regime von 16 h:8 h in einem synthetischen Abwasser als Kulturmedium sowie die Entwick-
lung einer geeigneten Abtrenneinheit (Membranfiltrationsanlage). Die experimentellen Daten
zeigten eine Adaption der makromolekularen Zusammensetzung der Mikroalgenzellen an die
verschiedenen Limitierungszustinde (Néhrstoffe, Licht), die wihrend der Kultivierung auftra-
ten. Die Daten wurden im Anschluss zur Erweiterung eines vereinfachten Modells des Mikroal-
genstoffwechsels eingesetzt und erlaubten die Berechnung des virtuellen Abwasseraufberei-
tungsprozesses. Als Freiheitsgrade des Prozesses wurden die Riickfiihrung von Zellen sowie die
Flexibilitdt der makromolekularen Zusammensetzung einer Mikroalgenzelle beriicksichtigt.
Beide Werkzeuge erlauben eine vollstindige Néhrstoffauthahme durch die Mikroalgen aus dem
Abwasser im Verlauf von 24 h auch bei ungiinstigen Lichtbedingungen. Die Prozessstrategie
stellt somit einen Anfang fiir eine Optimierung der mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitung
dar.

Das fiir die Prozessstrategie zugrunde liegende Modell des Mikroalgenstoffwechsels (basierend
auf Blanken et al. 2016) kann kiinftig durch verschiedene Aspekte erweitert und im Anschluss
in einer Simulation verbildlicht werden. Eine mogliche Erweiterung ist dabei die Synthese von
Lipiden als Langzeitenergiespeicher (Zhu et al. 2014) sowie deren Abbau in Abwesenheit von
Licht, welche im momentanen Modell nicht mit beriicksichtigt sind. Da die Bildung von Spei-
cherkohlehydraten und -lipiden aus gemeinsamen, aus der Photosynthese stammenden Vorstu-
fen geschieht, ist vor allem die Verteilung dieser Kohlenstoffgeriiste in den jeweiligen Synthe-
seweg ein zentraler Aspekt. Die Aufteilung ist speziesspezifisch und ein komplexer Prozess,
welcher auf Genomebene reguliert wird (Breuer et al. 2014). In erster Néherung fiir Chlorella
konnte die Lipidsynthese als prozentualer Anteil der Stirkebildung angenommen werden.

Die Differenzierung des Einbaus von Stickstoff und Phosphor in die funktionellen Makromole-
kiile der Zelle, hauptsichlich Proteine, Nukleinsduren und Pigmente, ist ein weiterer potenzieller
Erweiterungspunkt. Das aktuelle Modell umfasst den gesamten Biomasseaufbau als einzelnen
Anabolismus-Knoten, in welchem keine Aufspaltung stattfindet. Die Ergebnisse der vorliegen-
den Arbeit zeigen zwar einen konstanten Proteingehalt der aktiven Mikroalgenzelle, der Pig-
mentgehalt schwankt allerdings abhéngig der Lichtverfiigbarkeit. Mit einem N-Anteil von ~8 %
in Chlorophyll a, dem Carotinoid mit dem hochsten Anteil an den Pigmenten (Safi et al. 2014),
kann der Stickstoffbedarf einer Mikroalgenzelle und damit dessen Aufnahme gerade bei hohen
Pigmentgehalten schwanken. Zudem kommt es zu einer Verdnderung des Absorptionsquer-
schnitts, wodurch die Photonenaufnahme und somit auch der Lichtgradient beeinflusst sind.
Durch eine Aufteilung des intrazelluldren Stickstoffstromes im Anabolismus konnten solche
Schwankungen abgebildet und die Riickkopplung mit der verfiigbaren Photonenmenge beriick-
sichtigt werden. Der Anteil an Stickstoff bzw. Phosphor in Nukleinsduren betrdgt 16 % bzw.
9 % (Geider und La Roche 2002). Damit stellt die Bildung von DNA und RNA die Hauptphos-
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phorsenke in einer Algenzelle dar, wobei die RNA-Menge die der DNA um ein Vielfaches
iibersteigt. Zudem steigt der Gehalt beider Nukleinsduren mit zunehmender Wachstumsrate an.
(Carr und Mann 1975) Entsprechend ist auch die Synthese von Nukleinsduren ein Faktor, der
die Nahrstoffaufnahme und -verarbeitung in der Zelle wesentlich beeinflussen kann. Momentan
folgt die Nahrstoffaufnahme im Stoffwechselmodell einer Michaelis-Menten Kinetik. Stickstoff
ist im Gegensatz zu Phosphor nicht in Form von Granula speicherbar, sondern bedingt den
Einbau in ein aus der Photosynthese stammendes Kohlenstoffgeriist, weshalb die Stickstoffauf-
nahme an den Anabolismus gekoppelt ist. (Franks et al. 2022) Auf diesem Wissen basierend
konnten in Abgleich mit der Literatur andere Mechanismen zur Beschreibung der Aufnahme
von Stickstoff etabliert werden.

Im Anschluss an die Erweiterung des Stoffwechselmodelles kann dessen Simulation wertvolle
Erkenntnisse und Zusammenhinge liefern, die Basis simulationsgestiitzter Versuche sein kon-
nen. Die Simulation sollte neben dem Mikroalgenstoffwechsel zudem Modelle der in einen
Photobioreaktor eintreffende Lichtintensitdt in Abhdngigkeit verschiedener Umweltbedingun-
gen (Bewdlkung, Lichtstunden, etc.) sowie die Lichtverteilung im Reaktor unter Beriicksichti-
gung der Zellkonzentration sowie deren Pigmentgehalt beriicksichtigen. Weiterhin sollte die
Modellierung der Zellriickfiihrung, mit der im Zuge der vorliegenden Arbeit entwickelten
Filtrationsanlage Harvester miteinbezogen werden. Die Machbarkeit der kontinuierlichen
Abwasseraufbereitung im 24 h Betrieb mittels Mikroalgen kann anhand der Simulation fiir
verschiedene klimatische Bedingungen gezeigt werden und zudem die Grenzen des Systems
darstellen. Auch kénnen Biomassekonzentrationen zur optimalen Lichtausnutzung abgeschétzt
werden. Zudem kann die Simulation Basis einer automatisiert gesteuerten Abwasseraufberei-
tung sein, welche in Abgleich mit akuten Wetterdaten sowie der Wettervorhersage und entspre-
chend der ihr zugrunde liegenden Modelle den Prozess anpasst.

Der Einfluss der Temperatur wurde bislang in den Konzepten und Experimenten der vorliegen-
den Arbeit durch konstante Temperierung ausgeschlossen. Die Abwasseraufbereitung im Au-
Benbereich unterliegt klimatisch bedingten Schwankungen, wodurch keine gleichbleibende
Temperatur gewihrleistet werden kann. Eine externe Temperierung ist aufgrund des hohen
Kostendrucks sowie hinsichtlich der Nachhaltigkeit des Prozesses nicht sinnvoll. In der Litera-
tur ist ein Temperatureinfluss sowohl auf die Filtration und das Membran-Fouling (Chu et al.
2016; Le-Clech et al. 2006; Zhao et al. 2015) als auch die Photosynthese (Ranglova et al. 2019),
den Stoffwechsel (Akerstrém et al. 2016; Han et al. 2013) und das Wachstum von Mikroalgen
(Bernard und Rémond 2012) beschrieben. Bei Temperaturen unterhalb des Optimums fiir das
Mikroalgenwachstums wurde eine verringerte intrazellulire Stirkeproduktion nachgewiesen
(Torzillo et al. 1991), wobei auch die Abnahme der Stirke in der Nacht bei geringeren Tempe-
raturen reduziert war (Ogbonna und Tanaka 1996). Gerade die Bereitstellung von Energie durch
die Veratmung von Kohlenstoffspeichern ist ein zentrales Element der vorgestellten Prozessstra-
tegie zur kontinuierlichen Abwasseraufbereitung. Dementsprechend sollte der Temperaturein-
fluss mit Fokus auf die Stoffwechselaktivititen der Mikroalgenzellen am Tag und in der Nacht
Gegenstand weiterer Forschungsarbeiten sein.

Der Betrieb der beiden Filtrationsanlagen Harvester und Mini-Harvester wurde im Zuge der
vorliegenden Arbeit lediglich fiir Kurz- und Mittelfristige (mehrere Stunden bis maximal
4 Wochen) Anwendungen getestet. In einem Langzeitfiltrationsexperiment (> 8 Wochen) soll-
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ten die identifizierten MaBnahmen zur Fouling-Reduktion (Beliiftung, Riickspiilen, Pausieren)
an beiden Anlagen angewandt und im laufenden Prozess angepasst und optimiert werden. Im
Zuge dessen kann durch den flexiblen Aufbau des Mini-Harvesters der Test verschiedener
Membran-Materialien fiir einen moglichst Fouling-armen Filtrationsbetrieb geschehen. Ziel
dieser Versuche wire es, einen wartungsarmen Filtrationsbetrieb zu etablieren, um Betriebskos-
ten fiir eine spatere Anwendung zur Abwasseraufbereitung zu minimieren.

Hinsichtlich der Anlagenkonstruktion wire am Harvester der Einbau einer separaten Pumpe zur
Abtrennung von iiberschiissiger Biomasse sinnvoll. Aktuell ist eine Pumpe eingesetzt, welche
abhingig der Stellung eines Ventils Retentat zuriick in den Vorlagebehélter oder aber in ein
separates Gefdll pumpt. Eine gleichzeitige Riickfiihrung von Zellen in den Photobioreaktor und
Abtrennung von Biomasse aus dem System (beispielsweise zur externen Speicherung) ist also
nicht moglich. Bei einem Einsatz des Harvesters als externe Membraneinheit eines MPBR ist
diese Funktion allerdings bendtigt, um flexibel auf Umweltbedingungen reagieren zu kénnen
(siche Kapitel 5.1).

Bislang ist es bei einer Kopplung von Mini-Harvester und PBR nicht mdglich, die Volumen-
strome von Freentat Und Frezirkutation, also die Fliisse zwischen den beiden Anlageneinheiten des
MPBR, zu quantifizieren. Aktuell werden die Volumenstrome entsprechend der Pumpenkalib-
rierung liber die Pumpendrehzahl eingestellt. Zwar wurde die Kalibrierung sehr prézise durch-
gefiihrt, dennoch kann es im Betrieb nach einiger Zeit zu Abweichungen zwischen Soll- und Ist-
Fluss kommen. Zudem kommt es an den Innenwénden der eingesetzten Schlduche zur Ausbil-
dung von Mikroalgen-Biofilmen, welche den effektiven Querschnitt der Schlduche verringern
und damit den geforderten Volumenstrom reduzieren oder sogar zum Erliegen bringen. Ohne
eine prozessbegleitende Quantifizierung der Fliisse kann bei einer Abweichung zwischen Ist-
und Soll-Wert keine Anpassung der Pumpendrehzahl geschehen, wodurch es zu einem Absin-
ken des Fiillstandes im Mini-Harvester und damit zu einer Stérung des kontinuierlichen Be-
triebs kommen kann. Zudem kann ohne regelméBige (externe) Kontrolle der Fliisse nicht garan-
tiert werden, dass die vorgegebenen Parameter fiir hydraulische Verweilzeit bzw.
Riickfiihrverhéltnis tatséchlich wéihrend der gesamten Anlagenlaufzeit konstant bzw. auf dem
gewiinschten Wert eingestellt sind. Ein weiteres Problem stellt die Entnahme von Proben im
PBR und am Mini-Harvester dar. Der Reaktorinhalt wird {iber ein Rohr am Kopf des Reaktors
abgepumpt, sodass dessen Leerlaufen verhindert wird. Sinkt der Fiillstand durch eine Proben-
ahme ab, wird fiir eine kurze Zeitspanne folglich kein Reaktorinhalt in Richtung Mini-Harvester
transportiert. Aufgrund des geringen Anlagenvolumens von ~100 mL kann es dadurch zu einem
Absinken des Fiillstandes und damit zu einer Stérung des Filtrationsbetriebs kommen. Dies wird
auch durch Probenahmen am Mini-Harvester selbst (Retentat) hervorgerufen. Aus diesem
Grund wurde die Probenahme fiir die in Kapitel 5.2.1 vorgestellten Experimente reduziert,
wodurch die Aussagekraft der Versuche limitiert wird. Eine Verldngerung des Rohres am Mini-
Harvester zur Erzeugung eines Puffervolumens von 50 mL kdnnte diese Problemstellung behe-
ben. Zwar erzeugt das liber der Membran liegende Fliissigkeitsvolumen einen hydrostatischen
Druck, dieser kann jedoch durch die automatisierte Regelung des Filtrat-Flux ausgeglichen
werden. Nach einer Probenahme wiirde so das Volumen im Mini-Harvester zwar absinken,
allerdings den laufenden Betrieb damit nicht beeinflussen.
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Nach der erfolgreichen Inbetriebnahme des MPBR-Systems sowie ersten Kultivierungsexperi-
menten mit Zellriickfiihrung (Kapitel 5.2.1) sind weitere Experimente zur Ausarbeitung und
Verifizierung der mikroalgenbasierten Abwasseraufbereitungsstrategie denkbar. In einer Ver-
suchsreihe kann die Nahrstoffaufnahme bei Nacht sowie der Einfluss der Riickfithrung von
Zellen im Detail untersucht werden. Wie aus den Versuchen der vorliegenden Arbeit hervor-
geht, sind Algenzellen in der Lage, Nahrstoffe auch bei Abwesenheit von Licht aus dem Medi-
um aufzunehmen, bei einer gleichzeitigen Reduktion intrazelluldrer Speicherstoffe. Im Zuge
einer kontinuierlichen Kultivierung mit einem Hell/Dunkel-Regime konnte wihrend der Hell-
phase (ohne Zellriickfiihrung) Biomasse mit unterschiedlichem Kohlehydrat- und Lipidspeicher
erzeugt werden. Bei Anwendung einer konstanten Durchflussrate kann dies durch variierende
Stickstoffkonzentrationen im Medium realisiert werden, um unterschiedlich ausgeprigte Man-
gelzustinde beziiglich des Nahrstoffs auszulosen und damit die Speicherstoffsynthese zu indu-
zieren. Wird zu Beginn der Dunkelphase Stickstoff in den PBR gegeben, kann der Schwellen-
wert des minimalen Gehaltes an Speicherstoffen fiir eine vollstindige Nahrstoffaufnahme
ermittelt werden. Um diesen Grenzwert filir unterschiedliche Beladungen an Néhrstoffen zu
ermitteln, kann der Versuchsaufbau fiir variierende Durchflussraten bzw. unterschiedliche
Stickstoffkonzentrationen wiederholt werden. Dabei kann der gleichzeitige Einsatz der Zell-
rickfiihrung als Einflussparameter miteinbezogen werden. Zunéchst verhindert die Riickfiih-
rung von Biomasse ein Auswaschen der Zellen auch bei hohen Durchflussraten oberhalb von
WmaxNacht. Zudem 1ist durch eine Variation der Riickfiihrrate eine Aussage dariiber mdglich, ob
die Erhohung der Biomassekonzentration wihrend der Dunkelphase geringe intrazelluldre
Energiespeicher ausgleichen kann. So kann die Néhrstoffaufnahme von Ansétzen mit wenigen
Zellen mit hohem Gehalt an Speicherkomponenten mit hohen Biomassekonzentrationen mit
geringen Energiespeichern verglichen werden. Die Kenntnis der Dynamik der néichtlichen
Néhrstoffaufnahme in Abhédngigkeit der intrazelluldren Energiespeicher ist ein wesentlicher
Bestandteil in der Ausarbeitung einer automatisierten Prozessstrategie zur mikroalgenbasierten
Abwasseraufbereitung unter realen Umweltbedingungen.

Die Ergebnisse der vorliegenden Arbeit konnten zeigen, dass eine Zellriickfiihrung als Werk-
zeug fur eine vollstindige Néhrstoffaufnahme aus einem Abwasser wihrend einer kontinuierli-
chen Kultivierung ermdglicht (Kapitel 5.1). Die Steigerung der Biomassekonzentration im
Reaktor (entspricht einer Erhohung der SRT) fiihrt allerdings nur innerhalb gewisser Grenzen zu
einer verbesserten Néhrstoffassimilation, da ein Schwellenwert der spezifischen Photonenver-
fligbarkeit nicht unterschritten werden darf. In einer weiteren Versuchsreihe kann der Zusam-
menhang zwischen variierender SRT (erzeugt durch verschiedene Riickfiihrraten) und der
daraus resultierenden spezifischen Lichtverfiigbarkeit zur vollstindigen Nahrstoffaufnahme
untersucht werden. In Zusammenhang mit der Kenntnis liber den intrazelluldren Speicherbedarf
wiahrend der Nachtphase aus dem vorhergehenden Abschnitt kann dieses Wissen zur weiteren
Ausarbeitung der Prozessstrategie sowie flir die Simulation des Prozesses dienen.

Der metabolischen Aktivitdten von Mikroalgen wahrend der Nacht wurden bisher in der Litera-
tur nur am Rande untersucht. Ein gezieltes Screening nach Mikroalgen mit effizientem und
schnellem Metabolismus bei Abwesenheit von Licht kann den Abwasseraufbereitungsprozess
weiter optimieren.
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Zusammenfassung

In der vorliegenden Veroffentlichung wurde ein ,,Zero-Waste™ Aufbereitungssystem fiir Abwés-
ser aus der Lebensmittelverarbeitung entwickelt und untersucht. Das Abwasser wurde nach
einer ersten Reinigungsstufe einem anaeroben Membranbioreaktor (AnMBR) in einem Photobi-
oreaktor im Auflenbereich durch die Kultivierung von Mikroalgen (drei Spezies) weiter geklart.
Uberschiissiger Schlamm der ersten Reinigungsstufe wurde mittels hydrothermale Karbonisie-
rung umgesetzt. Die Versuche wurden unter ariden Klimabedingungen iiber ein Jahr (vier
Jahreszeiten) durchgefiihrt. Der AnMBR reduzierte den gesamten organischen Kohlenstoff des
Abwassers um 97 %, welcher groftenteils als Methan (~57 %) und Hydrochar (~4 %) zurtick-
gewonnen wurde. Die Produktivitdt der Mikroalgen-Biomasse im AnMBR-Abwasser variierte
zwischen 0,25 und 0,8 g-L'-d!. Die Aufnahme von Stickstoff (N) und Phosphor (P) schwankte
saisonal zwischen 18 und 45 mg-L'-d"1 bzw. bis zu 5 mg-L"!-d"!. Eine Massenbilanz der Ele-
mente der Stickstoff und Phosphor zeigte eine effiziente Riickgewinnung von Stickstoff
(~77 %) und Phosphor (~91 %) in der gebildeten Mikroalgenbiomasse. Die Nahrstoffaufnahme
der Mikroalgenkultur schwankte speziesabhingig in Abhéngigkeit der Jahreszeiten aufgrund
unterschiedlicher klimatischer Bedingungen, sowie aufgrund der variablen Abwasserbeladung.
Die Grenzwerte fur die Aufbereitung von Abwissern wurden ganzjdhrig eingehalten und im
Sommer innerhalb von zwei Tagen, im Winter innerhalb von 4,5 Tagen erreicht. Die Versuche
konnten zeigen, dass der Prozess in der Lage ist, qualitativ hochwertiges Wasser aus einem
Abwasser zu produzieren, Néhrstoffe und Kohlenstoff in Mikroalgenbiomasse zuriickzugewin-
nen und Energie in Form von Biogas und Hydrochar zu erzeugen.
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A.D. Grossman, Y.Z. Belete, S. Boussiba et al.
1. Introduction

Wastewater is increasingly being recognized as important water, en-
ergy, and nutrient resource (Batstone et al., 2015; Tee et al., 2016). How-
ever, commonly used wastewater treatment (WWT) technologies
(namely, activated sludge) are energy-intensive, and underuse or ne-
glect the recovery of stored energy and the valuable nutrients phospho-
rous (P) and nitrogen (N) (Hunter et al., 2019; Li et al., 2020).
Furthermore, these technologies often generate substantial quantities
of greenhouse gases and large volumes of unwanted residual sludge
(Maktabifard et al.,, 2020). The use of anaerobic membrane bioreactors
(AnMBRs) presents a promising low carbon footprint alternative to
common WWTs for organic matter decomposition and energy recovery
(Maaz et al., 2019; Robles et al,, 2020b). In particular, AnMBRs are very
applicable to the treatment of high-strength industrial wastewaters in-
cluding food processing wastewater, in which the total organic carbon
(TOC) concentration is high (often >0.5 g-L~') and mostly biodegrad-
able (Dereli et al.,, 2012; Tee et al,, 2016).

The application of AnMBRs in industrial WWT, and more recently for
urban wastewaters with a positive energy balance, has been reported at
laboratory and pilot plant scales (Galib et al., 2016; Robles et al., 2020b),
and full-scale systems are expected to be operational in coming years
(Cashman et al., 2018; Pretel et al., 2016; Robles et al., 2020b; Smith
etal, 2014). Nevertheless, AnMBR produces nutrient-rich effluent (par-
ticularly N and P) and therefore a post-treatment step for nutrient re-
moval may be required prior to subsequent discharge or reuse.
Fortunately, under several scenarios, the very low level of nutrient re-
moval can be regarded as an advantage of the technology, as the nutri-
ents can be easily recovered from the high-quality effluent (Robles et al.,
2020a). Nutrient recovery can also increase the sustainability of
AnMBRs, and help meet production costs (Robles et al., 2020a; Smith
et al.,, 2012). In addition, interestingly, for most part, the produced
sludge and its treatment has been neglected in these studies.

A widely used and understood sustainable WWT process specifically
for reducing nutrients is microalgal cultivation (D'Imporzano et al., 2018;
Mohsenpour et al., 2021; Nagarajan et al., 2020), and the potential for val-
orization of the microalgal biomass following cultivation is an added ad-
vantage of this approach (Khoo et al., 2019). In particular, the nutrient-
rich effluent from anaerobic treatment of food processing wastewater
and the CO, that is produced during this process provide ideal substrates
for microalgal cultivation (de Assis et al., 2019; Ferreira et al., 2017).

The use of microalgae as a polishing step to reduce nutrients, carbon,
metals, and other toxic compounds in effluents from various sources has
been widely investigated and applied at large scales, predominantly
using raceway pond configurations (K. Li et al., 2019; Manninen et al.,
2016; Robles et al., 2020a). However, the application of raceways pond
in water recovery following cultivation in arid subtropical climates can
be challenging because of the high levels of water evaporation, especially
when the effluent contains a high nutrient load (Handler et al., 2012;
Nwoba et al., 2016). Cultivation in closed or hybrid reactors, such as
photobioreactors (PBRs) (Koller et al., 2012; Song et al., 2020), can limit
water evaporation and also improve the overall process (Cai et al., 2013).

The successful combination of AnMBRs with microalgal post-
treatment of effluent in PBRs has been demonstrated in several studies
(Pretel et al, 2016; Viruela et al, 2018; Vu et al, 2020).
Gonzalez-Camejo et al. (2019a) recently highlighted the importance
of parameters including temperature, irradiance, the light path, and
non-controlled variables including P and N levels on nutrient removal
rates and process efficiency during long-term outdoor polishing of
AnMBR effluent. The importance of these parameters on process effi-
ciency was demonstrated during a three-year study of PBR-based out-
door microalgal cultivation using AnMBR effluent (Gonzéalez-Camejo
et al., 2020). However, although the influent in many of these studies
was domestic wastewater, and thus contained relatively low total nitro-
gen (TN) concentrations (30-80 mg-L™!), long hydraulic retention
times (HRTs) in the PBR (typically 4-6 days) were needed to meet
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water quality standards for unrestricted reuse because of the low rate
of TN uptake. Longer HRTs are expected in the treatment of effluent con-
taining high nutrient loadings, such as food industry wastewater (Cai
et al., 2013). Long HRTs impose high cooling and energy costs, and
high levels of water loss from the treated effluent because of water
evaporation. Furthermore, many of these studies have been conducted
under controlled temperature conditions and with supplementary
irradiation provided. As noted above, the seasonal variability of
microalgal productivity can pose a major challenge in the operation of
microalgal-based remediation processes. It is therefore important that
such processes be tested under realistic outdoor setup conditions that
span all seasonal climate variations, and under natural conditions with-
out temperature control and artificial light (Gonzalez-Camejo et al.,
2017; Hulatt and Thomas, 2011).

The goal of this study was to develop, investigate, and analyze, for
the first time, a long-term treatment train of food-processing wastewa-
ter using an AnMBR, outdoor PBR microalgal cultivation, and sludge
treatment by hydrothermal carbonization under ambient arid-desert
climate conditions. The aim was to achieve a near-zero waste produc-
tion of high-quality effluent and biomass involving effective recovery
of nutrients, carbon, and energy.

2. Materials and methods
2.1. Laboratory-scale submerged anaerobic membrane bioreactor

A 15-L high-throughput submerged AnMBR (schematically shown
in Fig. 1) equipped with six membranes (PES 150 kDa; Microdyn-
Nadir, Germany) was built and operated (the AnMBR operational
conditions are listed in Table S1) for more than two years (Grossman
et al.,, 2019) at the Sde Boker campus of Ben-Gurion University
(Israel). The reactor was fed with industrial wastewater from a potato
and corn snack factory (Strauss Frito Lay; Sha'ar Hanegev, Israel). The
wastewater was tested every three days, as described in Section 2.4.
The membrane filtration was conducted under sub-critical flux using
9 min of filtration and 1 min of backwash. The critical flux was measured
as described by (Diez et al., 2014). The membrane was chemically
cleaned every 3-4 months by soaking in 0.5% NaOCl for 30 min. The
biogas composition and production were measured daily using a biogas
analyzer (Biogas 5000; Geotech, UK).

2.2. Microalgal cultivation

Three microalgae species were tested in the PBR: two local
thermotolerant strains of Coelastrella sp. (similar to C. saipanensis) and
Chlorella sp. was also isolated at Sde Boker (Belete et al., 2019), and
Scenedesmus sp., isolated and tested previously in Germany for waste-
water applications (Han et al., 2019). Each microalgal species was culti-
vated as a monoculture in the outdoor PBR located in the Sde Boker
campus of Ben-Gurion University (Israel) under an arid climate in an ef-
fective volume of 2.5 L in a glass column (8 cm diameter) angled at
approximately 20° from vertical. The columns of microalgae were posi-
tioned 16 cm from each other and had a horizontally illuminated area of
256 cm? and a total transparent area of approximately 1108 cm?. The
columns were thermoregulated in a water bath that provided cool
water from a below-ground reservoir; the reservoir water was circu-
lated to and from the water bath (Fig. 1). Evaporation losses of water
from the columns and the water bath were measured daily to estimate
water loss per m? per season. By shading the reactor from both sides, it
was estimated that 39 of these columns could be placed in a 1 m? water
bath, resulting in 97.5 L of reactor volume per square meter (see Fig. S1).

Before starting the outdoor experiments, the microalgae were
adapted to and tested in the AnMBR effluent (supplemented with
Fe-EDTA and the stock solution of microelements for the mBG11 me-
dium) in indoor conditions in 150 mL Erlenmeyer flasks, as described
previously (Belete et al., 2019). The microalgae were then transferred
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Fig. 1. Schematic illustration of the thermoregulation system for combined treatment of industrial wastewater using an anaerobic membrane bioreactor (AnMBR), hydrothermal
carbonization (HTC), and an outdoor photobioreactor (PBR). The PBR was operated as a batch reactor in semi-continuous mode using one column for each microalgal species.

to the columns and supplied (1 L-min~!) with an air:CO, (98:2) mix-
ture for an outdoor adaptation period of one week before measure-
ments commenced. The outdoor microalgal cultivation was repeated
in spring (May), summer (July), fall (November/December), and winter
(December/January). Distinct growth cycles (3-4) were measured in
each season in a semi-continuous mode. Fresh effluent was introduced
every 4-7 days in each growth cycle, using a culture dilution ratio of 1:5
(0.5 L of culture with 2 L of fresh AnMBR effluent).

2.3. Hydrochar production

Sludge from the AnMBR was collected, dried, and weighed along the
experiment followed by its hydrothermal carbonization according to
(Belete et al., 2020, Belete et al., 2019). Briefly, HTC of the AnMBR sludge
was carried out in 50 mL stainless steel tubular reactor by introducing
12 g dry sludge to each reactor and water at a ratio of 1:3 (W/V). The re-
actor was heated to 210 °C for 4 h by immersion in Paratherm HR heat
transfer fluid after which the reactor was placed in an ice bath to rapidly
reduce the temperature (Belete et al., 2020, Belete et al., 2019). The
resulting slurry was centrifuged, and the wet hydrochar was dried at
105 °C. Elemental content (C, H, N, and S) of the HTC was measured
using a CHNS-O analyzer (Flash 2000 Elemental Analyzer; Thermo
Fisher Scientific Inc., UK). The remaining mass after the subtraction of
ash, C, H, N, and S was considered to be the oxygen content (ASTM-
D3176, 2015). The ash content was determined by heating samples at
450 °C for 6 h in a muffle furnace (Van Hue and Evans, 1986).

2.4. Water and biomass characterization

During each growth cycle, the microalgal growth (measured based
on dry weight), TN, total ammonia nitrogen (TAN), and total phospho-
rus (TP) concentrations in the growth medium were determined daily
for 50 mL samples collected at noon from each column. The microalgal
biomass dry weight was measured by filtering duplicate 5 mL samples
of culture through weighed GF/C filters, and determining the dry weight
as described by Belete et al. (2019). The remaining 40 mL of culture was
centrifuged at 3000 rpm for 10 min, and the supernatants were stored
for nutrient and water analyses. The microalgal pellets were washed
in deionized water and stored at —80 °C for measurement of the phos-
phate content or biomass characterization.

The biomass production (Py) and the TN, TAN, and TP uptake were
calculated using the equation:

Cr—Ci
Py =
X7 At

where (; is the initial biomass, C; is the final biomass, N or P concentra-
tions (mg-L™!) during a growth cycle at At of semi-continuous opera-
tion. The biomass productivity and the TN, TP, and TAN removal rates
were measured in each growth cycle (At.) from the point of dilution with
fresh effluent to the day when the TN concentration reached the Israeli
TN standard for unrestricted irrigation (<25 mg-L™!). Seasonal produc-
tivities were calculated as the average of 3-4 subsequent growth cycles.

The food industry wastewater, AnMBR effluents, and microalgal-
treated supernatants (following harvesting of the microalgae) were char-
acterized by chemical analysis. The electrical conductivity (EC) and pH
were measured using CyberScan Con11 and pH 11 meters (Eutech
Instruments Ptv. Ltd., Singapore), respectively; TN, TOC, dissolved inor-
ganic carbon (DIC), and dissolved organic carbon (DOC) were measured
using a TOC analyzer (Multi N/C; Analytik-Jena, Germany); the TAN was
measured using Nessler's reagent method (APHA, 2005); total suspended
solids (TSS) were measured by gravimetry; and macro/micronutrients
were determined using an inductively coupled plasma (ICP) analyzer
(Spectra, Germany). The analyses were performed using standard
methods as described elsewhere (Belete et al., 2019). The HCO3™ concen-
tration in the AnMBR effluent was calculated from alkalinity analysis and
pH (APHA, 2017). The P content in the microalgal biomass was deter-
mined following digestion of the microalgae in a microwave digestion
system (ETHOS UP; Milestone, Italy). The dry biomass (up to 50 mg)
was dispersed in 8 mL of 65% HNO3 and 2 mL of 30% H,0,, and placed
in a 100 mL PTFE-TFM-Teflon microwave vessel. The digestion was per-
formed for 30 min at a maximum temperature of 210 °C, resulting in
the microalgae being fully decomposed into the solution. The liquid was
filtered and the TP concentration was measured using ICP.

2.5. Statistical analysis
The differences in biomass productivity and nutrient uptake among

the three species in each season, and among the four seasons for each
species, were analyzed using a two-way analysis of variance (ANOVA)
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followed by post hoc Tukey honestly significant difference (HSD) statis-
tical analysis, using Rstudio 1.1.463 for R 3.5.1 software (R Foundation
for Statistical Computing).

3. Results and discussion
3.1. Industrial wastewater treatment using AnMBR

The characteristics of raw wastewater and the AnMBR-treated efflu-
ent are shown in Table 1. The removal of TSS and TOC exceeded 99% and
97% throughout the experiment, respectively, and constant removal of
TOC in the AnMBR was obtained despite varying TOC concentrations
in the influent. The TN and TP concentrations in the influent and the
AnMBR effluent were similar, and a large proportion of the TN was con-
verted from organic N in the influent to TAN in the AnMBR effluent
(Table 1). The increase in effluent conductivity (EC) was due to the ad-
dition of NaOH, which was needed to maintain a constant pH; this in-
crease in EC might be reduced by replacing NaOH with Ca(HCO3), to
control pH in the AnMBR. It is noteworthy that the EC of most food pro-
cessing wastewaters makes the effluent applicable for irrigation of tol-
erant crops (such as dates or tomatoes) or in hydroponics (Power and
Jones, 2016). Alternatively, the effluent could be diluted to lower the sa-
linity for unrestricted irrigation (EC <1.4 mS/cm in Israel). Macro- and
micro-elements concentrations other than sodium (because of the addi-
tion of NaOH) did not change (Table S2).

One of the main advantages of the use of AnMBR is the recovery of
organic carbon in the form of biogas. The average biogas production
during the WWT was 12.4 + 3.1 L-day™!; the average composition of
the biogas included 81.6 + 6.4% CHy4, 18.5 + 3.4% CO,, and 1230 +
510 ppm of H,S. An average of 0.3 g of excess dry AnMBR sludge was ob-
tained per L of treated wastewater, resulting in a solid retention time
(SRT) to HRT ratio of approximately 30, typically found for AnMBRs
treating industrial wastewater (Dereli et al., 2012); to obtain a near-
zero waste discharge, the organic carbon in the sludge was recovered
in the form of hydrochar, as discussed below.

A critical challenge in AnMBR operation is membrane fouling, which
causes an increase in the trans-membrane pressure (TMP) with increas-
ing filtration time. In this study, the fouling was kept to a relatively low
level, as evidenced by the stable TMP during the experiments
(—15 < TMP < -40 mbar). This was achieved by applying a relatively
low flux (average flux: J, = 4 L-m~2-h™"), which was much lower
than the critical flux (~12 L-m~2-h™!), and by implementing biogas
sparging and backwashing of the membrane, as described in details by
(Grossman et al.,, 2019).

3.2. Microalgal cultivation, nutrient uptake, and effluent characteristics

3.2.1. Biomass growth and productivity

The biomass of each microalgal species and changes in the nutrient
concentrations (TN, TAN, and TP) in the growth medium were mea-
sured daily during each of the four seasons for 3-4 semi-continuous

Table 1
Water quality and process performance in the AnMBR.

Parameter* Influent (feed) Effluent (permeate) Removal (%)
TSS (mg-L™ 1) 2093 + 199 <10 >99.9%
TOC (mg-L™") 1520 + 715 323 £ 6.5 97.9%
DOC (mg-L ™) 916 + 95 323 + 65 96.5%
TN (mg-L ") 127 + 62 118 + 12 6.7%
TAN (mg-L™ ") <10 86 + 30 -

TP (mg-L ") 99 + 48 92 + 45 7.1%
pH 7.0 £ 0.2 73 £ 0.2 -

EC (mS/cm) 22+ 03 30 + 04 -

* TSS = total suspended solids; TOC = total organic carbon; DOC = dissolved organic
carbon; EC = electric conductivity.
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dilution cycles. The results for late fall as a representative growth season
that was also used for the mass balance calculations described below, are
shown in Fig. 2. The growth periods in summer, winter, and spring are
shown in Figs. S2-4. The dashed lines in Fig. 2 and Figs. S1-3 represent
the number of days required to reach the Israel regulatory standard for
unrestricted irrigation (TN <25 mg-L™!) (Inbar, 2007); the TP concen-
trations were always below the required limit (<5 mg-L™!). On average,
the effluent reached the regulatory TN and TP concentrations within
2.5 days in summer, 3 days in fall, and 4.3 days in winter. For the spring
period, in 3 of the 4 dilutions there was only sufficient phosphate in the
effluent to achieve an average P:N ratio of approximately 1:20, which
limited algal growth and N-uptake; in the three other growth periods,
more adequate ratios for growth (1:10-1:12) were maintained.

The average biomass productivity for each species and in each sea-
son (measured based on Fig. 2 and Figs. S2-4) are shown in Fig. 3. The
biomass productivity for all species was higher in summer than in the
three other seasons (p < 0.05), besides for Scenedesmus that was similar
between summer and fall (p = 0.5). The high productivity in summer
correlated well with higher incident solar radiation and daylight hours
(Figs. 3 and S5) (Chu et al., 2015). However, the biomass productivity
for all three species in May was less than expected, based on radiation
levels. Generally, growth under natural outdoor conditions (irradiation
and temperature) and in real effluent with fluctuating nutrients concen-
trations can be highly variable (Li et al., 2019a). We found that during
spring the TAN concentrations were much lower than in fall and winter
(p < 0.01) (see Fig. 2 and Figs. S2-4), probably because of the lower
level of conversion of TN to TAN during spring in the AnMBR (Fig. S3),
and as noted above we found sub-optimal P concentrations (TP
<2mg-L™1) in several cycles (Fig. S3). The resulting high TAN:TP ratio
during spring may explain why the biomass production in spring was
lower than expected.

Differences in biomass productivity (and nutrient uptake, as
discussed below) among the three species were recorded. As the species
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Fig. 2. The change in the biomass, TN, TAN, and TP concentrations during three cycles of
growth of the microalgae Chlorella (purple), Scenedesmus (green), and Coelastrella (grey)
in late fall (November 24th to December 6th). Vertical grey dashed lines represent the
day in each cycle where both the TN and TP met the Israeli regulation standards for unlim-
ited irrigation (TN <25 mg-L™"; TP <5 mg-L™!). (For interpretation of the references to
colour in this figure legend, the reader is referred to the web version of this article.)
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Fig. 3. Average biomass productivity (n = 3-4) of the three species during the four
seasons, calculated for the treatment times required to achieve TN <25 mg-L ™' in the
culture supernatant. The red circles are the daily mean global radiation for the four
seasons. Error bars indicate the standard deviation. (For interpretation of the references
to colour in this figure legend, the reader is referred to the web version of this article.)

tested here were isolated from areas having different climate condi-
tions, the biomass differences may be attributable to the adaptation of
the microalgae to summer or winter climates (i.e., species-specific sea-
sonal effects) (Ferro et al.,, 2018; Li et al,, 2019b). Specifically, the similar
biomass productivity of Scenedesmus between summer and fall suggests
that this species, which was isolated in temperate Europe, is more sen-
sitive to a summer desert climate compared with the other two species,
which were isolated in Israel. In summer (Fig. S4), during most cycles
the cold climate Scenedesmus strain was less productive (25-30% less)
than the Chlorella and Coelastrella strains, which were locally isolated
under desert conditions. In winter and fall (Figs. 3 and S2) the Chlorella
strain was 15-25% less productive than the two other strains. However,
the differences in the biomass productivity among the three microalgae
in particular seasons were not statistically significant, probably because
of variations in effluent quality and climate conditions that were found
among the cycles in those seasons. Further controlled systematic re-
search should be conducted to test this hypothesis.

3.2.2. Nutrient uptake
The average TN and TAN uptake by the three species during the four
seasons is presented in Fig. 4. The changes in the TN uptake by each
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species among seasons (Fig. 4a) were correlated with the changes in bio-
mass productivity that was discussed above (Fig. 3). The TN uptake by all
species was significantly higher (p < 0.05) in summer than in spring and
winter (apart from Scenedesmus, which showed similar TN uptake in
winter and summer), but not higher than in fall (p = 0.5). In addition,
no significant differences in TN uptake were found among the three spe-
cies in each season. The average TAN uptake (Fig. 4b) was similar to the
TN uptake, with the exception of Scenedesmus, which had a similar TAN
uptake in each season but a marginally significantly higher uptake (p =
0.08) in summer than in spring. It was also found that the TAN uptake of
Chlorella was marginally significantly higher than that of Scenedesmus
during summer (p = 0.09), which supports the assumption that the per-
formance of the desert-isolated species was slightly better than that of
the species isolated from a temperate climate.

The TP was fully metabolized by all three species within the first two
days of cultivation in every season (including spring), and no significant
differences in the TP uptake were found between the species within any
season, or for each species among seasons (Fig. S6). Moreover, while the
TP was exhausted long before the TN in every growth period, the
microalgal biomass continued to increase, and the measured TN uptake
(until TN <25 mg-L™!) was not affected by the low TP concentrations
(Fig. 2 and Figs. S2-4). Microalgal growth following TP depletion has
been reported previously and explained by the ability of the microalgae
to accumulate P in the cell in the form of polyphosphate, which is slowly
utilized during the growth cycle (Shilton, 2014).

The DOC in the effluent was measured before and after cultivation
and remained between 30 and 40 mg-L~! (approximating the Israeli
DOC standard of 30 mg-L™! for irrigation use). The relatively steady
DOC concentrations may have been a consequence of the low bio-
degradability of the residual DOC in the effluent, or because of an equi-
librium between DOC degradation and the excretion of biopolymers,
but this was not investigated in this research.

3.3. Mass balance

The elemental mass balance for C, N, and P was analyzed for the fall
series to confirm data consistency and obtain a detailed assessment of
the process performance (Fig. 5). The mass balance for each element
was determined using the average values measured in fall; the data
for November were closest to the average system performance. The
values are standardized per L of feed wastewater (see SI for details)
and therefore the values are presented as mg-L~". In Fig. 5 the relative
amounts of C, N, and P in the particular streams are shown as a percent-
age of their values in the wastewater feed. The relative deviation for
each element in each growth cycle was generally <10%, demonstrating
its reliability.
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Fig.4. The average TN (a) and TAN (b) uptake by the three species in the four seasons. The uptakes were measured until the TN concentration was lower than that required for approval for

unrestricted irrigation in Israel (TN <25 mg-L~1). Error bars indicate the standard deviation.
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TOC: 1729 mg-L™" (100 %)
TN: 130 mg-L™ (100 %)
TP: 8.4 mg-L7 (100 %)

C Biogas: 1217.2 mg-L™ (70.4 %)
[C CO,: 2252 mg-L™" (13.0 %)]
[C CH,4: 993.2 mg L™ (57.4 %)]
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Fig. 5. Mass balance scheme for the overall process: C (yellow), N (red), P (grey). The percentages shown in parentheses refer to the fraction of each element relative to its initial massin 1L
of the inlet feed wastewater. Data are the average values for the fall season. * Calculated data. (For interpretation of the references to colour in this figure legend, the reader is referred to the

web version of this article.)

3.3.1. Carbon balance

The combined approach of use of an AnMBR and microalgal cultiva-
tion was aimed at achieving a carbon-neutral circular biosystem. The
average wastewater TOC concentration was 1729 mg-L™" during the
fall growth period; this value is referenced as 100% in Fig. 5. The DIC
in the feed was DIC <30 mg-L™". The C from the wastewater is recov-
ered as biogas and sludge (which was converted to hydrochar), and
DOC and DIC in the effluent.

The main carbonaceous product of the AnMBR was biogas. In our
system, the average biogas production was approximately 12.4 L-d~';
the C fraction in the biogas stream accounted for approximately 70%,
of which the CH, content was approximately 57% of the total carbon
inlet (Eq. S1). In addition to the conversion of the TOC to biogas in the
anaerobic reactor, C was also converted to sludge. About 68% of the car-
bon in the sludge (approximately 5% of the total carbon) was recovered
as hydrochar. The average C in the hydrochar was 61.5 mg-L™', ac-
counting for 3.6% of the total C; the remainder (2%) was in the HTC lig-
uid phase. The HTC liquid phase can also be recovered. For example, it
can be applied for microalgae cultivation into algal biomass (Belete
et al., 2019), or used as a fertilizer (Mau et al., 2019).

The residual C following the AnMBR treatment was DOC, DIC, and
dissolved biogas. The DOC in the AnMBR effluent was 2.6% of the TC.
In addition, under the gas saturation conditions used (saturation index
~1), approximately 17% of the C was converted to HCO3 and eluted
in the AnMBR effluent. Moreover, small fractions of the C in the form
of dissolved CH4 (0.8%) and CO, (4.4%) were found in the effluent
(Egs. S2-3). Although the C fraction in the dissolved gases in the effluent
was low, it needed to be recovered to limit greenhouse gas emissions;
this can be achieved during microalgae cultivation (Yadav et al.,
2020). Based on the DIC and CO, concentrations in the effluent, using
this approach a theoretical reduction of approximately 56% in the CO,

supplementation needed for continuous mode PBR operation can be ob-
tained (Eq. S4); however, further investigation of this aspect was be-
yond the scope of this study.

To summarize, based on these calculations the C balance in the pro-
cess represented approximately 101%, comprising approximately 70% in
the biogas, 25% in the effluent, and 6% in the sludge. Of the total carbon
in the system, approximately 82% can be used directly as energy (meth-
ane; approximately 57%), in hydrochar combustion (~4%), and as a C
source (21%) for microalgal cultivation (the DIC fraction). An additional
C fraction could be supplied to the PBR from the CO, fraction in the bio-
gas (Baral et al., 2020).

3.3.2. Nitrogen and phosphorous balance

The nitrogen stream into the PBR, sourced from the AnMBR effluent,
comprised mainly ammonium and a small proportion of organic nitro-
gen. The average amount of TN was approximately 128 mg-L ™! in the
wastewater and 118 mg-L ™! in the AnMBR effluent, of which TAN com-
prised an average of approximately 86 mg-L™! (TAN/TN, ~0.8). The TN
in the sludge (~14%) was further divided between the solid and liquid
phases following HTC, with an average of 6.2% in the hydrochar and
6.7% recovered in the liquid phase, both of which could potentially be
recovered for further reuse in agriculture or recovered as biogas (Gaur
et al,, 2020; Lopez Barreiro et al., 2015).

Most of the N was recovered by the microalgae. The average TN in
the effluent after an average of 3.4 days in the fall was 12 mg-L™".
Therefore, theoretically, the average TN that was consumed by the
microalgae was 104 mg-L™". The average measured N content in the
biomass after 3.4 days was approximately 8.3% (based on element anal-
ysis). Thus, for an average fall biomass growth of approximately
1.05 g-L~ ! in 3.4 days, approximately 91 mg-L~! TN was accumulated
in the biomass, corresponding to approximately 88% of the TN that
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entered the PBR. In addition, the TN in the microalgal biomass at day
zero of each growth cycle (following harvesting) was approximately
5.3%, whereas in the biomass on day three it was approximately 8.3%.
Thus, 15 mg-L™! accumulated in the microalgae, so the total N in the
biomass was 86% (100 mg-L™~!) of the TN that entered the PBR. To sum-
marize, the TN balance was approximately 99%, of which approximately
77% in the influent was recovered as microalgae biomass, approxi-
mately 13% remained in the HTC solid and liquid phases (and could be
used as fertilizer, for algae cultivation, or as a soil amendment), and ap-
proximately 9% remained in the PBR effluent; this latter could be re-
duced to zero by extending the HRT in the PBR.

In contrast to the TN uptake by the microalgae, the TP taken up was
not proportional to growth but occurred almost instantaneously
(within two days or less). Analysis of the P balance revealed that ap-
proximately 8% accumulated in the sludge, while 89% remained in the
AnMBR effluent. The average TP influx was 8.5 mg-L™! (=100% P),
while the AnMBR effluent contained an average of 7.45 mg-L~! P
(7 mg-L~! after dilution in the PBR) that accumulated (90% of the TP)
in the algae biomass.

3.3.3. Photobioreactor performance

The photobioreactor design and characteristics are essential for
achieving high performance all year round. In the present design the
Vpgr = 2.5 L effective volume collects sun energy from a horizontal foot-
print area of Apgg = 0.0256 m?, Apgg/Vpgr = 10.2 m~ !, and areal pro-
ductivity of Pax = 33.2 g-m~2-d~!. With average irradiation of
Isun ~ 223 W-m~2 (Fig. S5b) the volumetric energy flux by irradiation
is about 2280 W-m™> (or 197 MJ-m—>3-day~') (see Eq. S5). The
photoconversion efficiency (PCE) is then about 4% on average for all sea-
sons which is fairly a high value (Norsker et al., 2011).

A serious complication in system operation was the significant vari-
ation in daily incident mean radiation, which varied from ~120 W/m?
in winter to ~320 W/m? in summer. This required specific adaptations
in reactor management or system flows to enable effective water treat-
ment in all seasons. In this study, the PBR HRT was governed by the TN
concentration in the effluent. For a PBR treating 1 m>-day ! of wastewa-
ter, a PBR volume of approximately 3.7 m® would be needed (see Eq. S6).

An additional challenge for microalgal cultivation in a desert climate
is the high energy cost of cooling the water in the PBR systems during
summer (or heating it during winter). One peculiar advantage of the
microalgal growth scheme used in this study was the cooling system,
which was based on heat exchange using a below-ground reservoir as
a temperature buffer (Fig. 1), and the cultivation of strains isolated in
Israel. During two cycles measured in summer at an average ambient
temperature of 26.7 + °C (daily minimum of 19.8 °C and maximum of
35.0 °C), the average temperature in the PBR column was 28.8 + °C
(daily minimum of 22.4 °C and maximum of 35.4 °C) and was very sim-
ilar to the average temperature in the below-ground reservoir
(30.3 £ °C). On average, pumping was only required for approximately
2 h per day for cooling at noon during summer, and < 60 min per day for
heating during winter (to keep early morning temperatures above
10 °C). This thermoregulation system also maintained low evaporation
rates (<15% of the treated water volume), including water evaporating
from the cooling tank.

3.4. System performance and perspective

The combination of AnMBR and microalgae as a post-treatment for
food processing wastewater successfully produced high-quality low nu-
trient effluent and high resource recovery. One of the reasons for the ef-
ficiency of the algal cultivation was the high quality of the AnMBR
effluent. Microscopy of the microalgae taken during the summer
growth season (Fig. S7) demonstrated that the microalgal cultures
remained essentially free of fungal and protist contamination, and had
very low bacterial contamination, which is also beneficial for commer-
cial biomass applications (Luo et al., 2017).
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In light of the C recycling and stoichiometric constraints determined
here, an appropriate operational scenario would be to use the biogas as
the energy source on-site and to provide heat when required. In this
way, most of the C would cycle through the system either as HTC or in
algal biomass, avoiding most greenhouse gas emissions as a result of
the waste treatment process. The success of such a process depends
on reasonable C:N:P ratios in the wastewater, which match the biomass
composition of the resulting algal biomass (Su, 2021). Fortunately,
because of the similarity of the organics in the wastewater and the
elemental composition of the microalgae, this condition was
achieved here.

The proposed system did not reach its theoretical optimum perfor-
mance (biomass growth and nutrient uptake) in all seasons, as demon-
strated by the relatively poor performance in spring, which was
apparently caused by an inadequate P/N ratio in the AnMBR effluent.
This illustrates that outdoor microalgal wastewater treatment systems
require online monitoring and possible adjustment of key limiting ele-
ments to enhance and balance the annual system performance
(Gonzalez-Camejo et al., 2019b). Another variable enabling system
cost optimization is the choice of strains, to maximize valorization of
the resulting microalgal biomass. For example, Coelastrella was found
to produce high-value astaxanthin when exposed to extended nutrient
starvation under specific conditions (Pancha et al., 2014). Ultimately,
detailed environmental and economic assessments, as well as site-
specific market and other cost or system-relevant details, will have to
be considered to achieve a continuously operating zero-emission low-
cost system, which is an issue dependent on the metabolic plasticity
and stress tolerance of the microalgal species involved. Development
of a realistically-scaled pilot operation will be required to enable the
necessary environmental and economic optimizations, and market
evaluation.

4. Conclusions

This study demonstrated a near-zero waste discharge scheme for
treating food processing WWT using AnMBR, hydrothermal carboniza-
tion, and microalgae cultivation. AnMBR produced a low C and high-
nutrients stream while maintaining low fouling. The high C content of
the wastewater was largely recovered as biogas (~70%, out of which
57% methane), dissolved in the effluent (~25%) which is still an un-
tapped source, and as sludge (~5%) that was treated using HTC for addi-
tional energy and nutrients recovery. The mass balance analysis also
demonstrated near-complete nutrient recovery into algae biomass
with recovery of N (~77%) and P (~91%). An effluent quality appropriate
for reuse in irrigation was attained in 2.5 and 4.5 days in summer and
winter, respectively. In summary, the technology demonstrated here re-
covered most wastewater-bound resources into algae biomass,
hydrochar, and treated water in a near emission-free process and pro-
vides a paradigm for future successful high impact circular bioeconomic
approaches.
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Zusammenfassung

Die vorliegende Verdffentlichung beschreibt eine Ultrafiltrationseinheit (Harvester) zur Filtrati-
on von Mikroalgensuspensionen, welche ein getauchtes, beliiftetes Membranmodul aus Polyvi-
nylidenfluorid (PVDF)-Hohlfasern enthélt (0,03 um). Kommerzielle Béackerhefe diente als
Modellsuspension, um den Einfluss der Beliiftungsrate der Hohlfasern auf den kritischen Fluss
(CF, Jo) fiir verschiedene Zellkonzentrationen zu untersuchen. Es wurde eine optimale Beliif-
tungsrate von 1,25 vvim ermittelt. AuBerdem wurde der CF zweier Chlorella-Kulturen (axenisch
und nicht-axenisch) unterschiedlicher Biomassedichten (0,8-17,5 ggrm-L') bestimmt. Ver-
gleichbar hohe kritische Fluxe von 15,57 und 10,08 L-m?-h! wurden fiir Mikroalgenkonzentra-
tionen von 4,8 bzw. 10,0 germ-L'gemessen, wobei eine sehr strikte Definition des J. angewandt
wurde. AuBBerdem korrelierten die J.--Werte (negativ) linear mit der Biomassekonzentration (0,8-
10,0 germ'L"). Bei der Kurzzeitfiltration von Mikroalgensuspensionen unterschiedlicher Bio-
massedichten wurden Konzentrationsfaktoren zwischen 2,8 und 12,4 und volumetrische Reduk-
tionsfaktoren zwischen 3,5 und 11,5 erreicht, wobei eine stabile Filtration bei Biomassekonzent-
rationen bis zu 40,0 ggrm L' moglich war. MaBnahmen zur Fouling-Kontrolle (Beliiftung der
Membranfasern, periodisches Riickspiilen) konnten erfolgreich angewandt werden. Eine Be-
rechnung des Energieverbrauchs des Harvesters ergab einen sehr geringen Energiebedarf fiir
eine Aufkonzentrierung von 2 auf 40 ggrmL! einer Mikroalgensuspension von 17,97 kJ-m™
behandelter Ausgangssuspension (4,99 - 10° kWh-m?) bzw. 37,83 kJ-kg™ abgetrennter Bio-
masse (1,05 - 102 kWh-kg™).
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Abstract

The present work characterizes a submerged aerated hollow fiber polyvinyli-
dene fluorid (PVDF) membrane (0.03 um) device (Harvester) designed for the
ultrafiltration (UF) of microalgae suspensions. Commercial baker’s yeast served
as model suspension to investigate the influence of the aeration rate of the hol-
low fibers on the critical flux (CF, J.) for different cell concentrations. An opti-
mal aeration rate of 1.25 vvm was determined. Moreover, the CF was evaluated
using two different Chlorella cultures (axenic and non-axenic) of various biomass
densities (0.8-17.5 g DW/L). Comparably high CFs of 15.57 and 10.08 L/m/?>/h
were measured for microalgae concentrations of 4.8 and 10.0 g DW/L, respec-
tively, applying very strict CF criteria. Furthermore, the J.-values correlated
(negative) linearly with the biomass concentration (0.8-10.0 g DW/L). Concen-
tration factors between 2.8 and 12.4 and volumetric reduction factors varying
from 3.5 to 11.5 could be achieved in short-term filtration, whereat a stable fil-
tration handling biomass concentrations up to 40.0 g DW/L was feasible. Mea-
sures for fouling control (aeration of membrane fibers, periodic backflushing)
have thus been proven to be successful. Estimations on energy consumption
revealed very low energy demand of 17.97 kJ/m® treated microalgae feed suspen-
sion (4.99 x 1073 kWh/m?) and 37.83 kJ/kg treated biomass (1.05x 10~2 kWh/kg),
respectively, for an up-concentration from 2 to 40 g DW/L of a microalgae sus-
pension.
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1 | INTRODUCTION

The term microalgae usually refers to photosynthetic
microorganisms, both prokaryotic and eukaryotic, form-
ing single cells, filaments, or aggregates. A great vari-
ety of species has been discovered to date, revealing vari-
ous biochemical compounds and possible applications [1].
The fields of food and feed application, wastewater treat-
ment, biofuel, or fertilizer production are just some exam-
ples for possible microalgae utilization [2]. As a conse-
quence, dewatering of microalgae is gaining more and
more interest as an important part of downstream pro-
cessing. Cultivating microalgae biomass in outdoor units
usually results in dilute suspensions with low biomass
densities (measured as dry weight [DW]) of about 1-
3 g DW/L (assuming a water content of 90% in the cells this
means 10 g/L “solids” correspond to 1-3% w/w total solids
[TS]). These values are more than 10 times lower than
those achieved in classic heterotrophic cultivation pro-
cesses. The separation of water from biomass, especially
of small single-celled microalgae strains, thus requires
costly processing of large water volumes, representing
one of the major challenges of microalgae downstream
processing [3-5].

The majority of microalgae cells are characterized by
their small size (range of 1-10 um [6]) and cell density
similar to water (marine algae: 1030-1100 kg/m?, freshwa-
ter algae: 1040-1140 kg/m? [7]), both resulting in slow set-
tling velocities according to Stokes’ law [8-10]. In some
cases, high lipid content in the cells and high salt con-
tent in the medium can even reduce density difference
to zero. These cell properties make especially centrifuga-
tion rather inefficient. However, even though it is cost and
energy demanding, centrifugation is the most commonly
used method for harvesting large volumes [4, 5]. It is suit-
able for most types of microalgae—except fragile species—
but mainly applied when high-value products are required.
Disk stack centrifuges (like for yeasts) offering very smal
sedimentation paths are the device of choice, furthermore
special designs have been developed for microalgae har-
vesting (see a recent review [11]). Filtration—as the major
alternative—has its drawbacks as well. The small cell size
makes an even thin filter cake in dead-end filtration practi
cally impermeable. Elasticity of the outer layer of microal
gal cells can block the gussets between the particles lead-
ing to a so-called compressible filter cake. In such cases,
higher transmembrane pressure (TMP) increases the fil-
ter cake resistance but not the flow. Frequently occurring
suspended macromolecules make employment of alterna-
tive approaches with active filter cake or clogging removal
necessary. These could be crossflow filtration, for exampk,

PRACTICAL APPLICATION

A ready built filtration unit is presented to be
employed for large-scale microalgae cultivation. It
is especially foreseen for low energy cell recycle
and biomass preconcentration. This saves 90% of
water throughput in a subsequent centrifugation
step. The presented Harvester offers a robust, prac-
tical, and low energy suspension toward an ener-
getically feasible microalgae production.

in the construction form of dynamic crossflow filtration
[4, 12]. The use of filter aids like in yeast filtration is not
applicable. At the end, the produced slurries may contain
still too much water for subsequent processing steps. Pre-
concentration steps like floatation or flocculation (per floc-
culants or auto-flocculation per pH-shifts) are only appli
cable in medium scale. For the purpose of feed and food
additives, wastewater treatment, pharmaceuticals, and
bioactive compound production, the application of con-
taminating substances (like coagulants) that ease the har-
vesting process is not allowed [3, 4, 9].

Due to these obstacles, dewatering of microalgae can
be technology, energy and cost demanding [10] and can
make 20-30% of the biomass production costs [3]. At
present, microalgae processing requires a high net energy
ratio (energy required to produce dry biomass [DBM] vs.
energy content) and carbon balance reducing the applica-
tion of microalgae biomass mostly to high-value products
(>$10.000 t~) [9]. To be able to set up an economically
viable and environmentally sustainable microalgae pro-
cess, alow-energy harvesting method is therefore required
Most important, microalgae dewatering processes should
be highly effective for most of all microalgae strains
generating high biomass concentrations at its recov-
ery. Besides, operation, energy and maintenance costs
need to be moderate while handling of large volumes is
possible.

Up to now, no universal harvesting technique has been
found that meets all requirements. To decrease harvesting
costs, dewatering processes are often set up as two step con-
centration procedures: first step—preconcentration (thick-
ening) and the second step—dewatering. Often, a typi-
cal microalgae harvesting process combines membrane fil-
tration followed by centrifugation. Usually, the microal-
gae slurry is thickened during the first step to 2-7%
total suspended solids (TSS) before it is dewatered to
a “cake” (paste) of 25% TSS (concentration factor up
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to 10) [3, 8]. This procedure combines membrane filtra-
tion as a low energy step for high water throughput and
a high energy centrifugation step to achieve high prod-
uct concentrations. Preconcentration of, for example , a
factor 10 from 3 to 30 g/L and a subsequent centrifuga-
tion step from 30 to 300 g/L reduces energy demand in
the centrifuge by about 90% compared to centrifugation
alone.

Especially in wastewater treatment by microalgae addi-
tional tasks have to be accomplished. Low light conditions
can lead to low growth rates where the cells cannot take
up all nutrients. On the other hand, low biomass concen-
trations caused by low nutrient availability lead to ineffi
cient light usage. Together with the typical not controllable
continuous flow, this requires a controllable biomass recy
cle or retention. If possible, this should be done with the
same filtration device as the preconcentration step. Mem-
brane filtration is—especially for the first concentration
step—a dewatering method for microalgae biomass that
has several advantages. It is suitable for diluted suspen-
sions with initial concentrations <10 wt./vol.% and can
yield up to 40% TSS with a microalgae removal of more
than 95%. Furthermore, cell damage is minimal due to
reduced shear stress, making this generally low-energy
technology also ideal for shear sensitive species. Never-
theless, membrane fouling is the major drawback of this
rather slow microalgae harvesting method. Periodic mem-
brane cleaning and/or replacement can increase process
costs and reduce the overall process efficiency [3, 8, 9]. It
was shown, that energy demand of the two-step process
(first step: membrane filtration, second step: centrifuga
tion) can be effectively reduced by up to 90.4% per m® and
96.9% per kg harvested biomass, respectively [13].

In this work, a prototype of a low-energy, submerged,
aerated hollow fiber membrane filtration unit designed
for microalgae harvesting was developed and character-
ized. The so-called Harvester has been designed to pro-
cess microalgae cultures of low biomass densities, which
should be effectively concentrated. Membrane fouling is
minimized by periodic backflushing and due to air bub-
bling inducing moderate shear on the membrane surface to
minimize a cake build-up and pore blocking. Several vari-
ables were evaluated in this study to characterize the mem-
brane performance: membrane permeability and com-
pressibility, critical fluxes (CFs) for various biomass con-
centrations of unicellular microalgae Chlorella. A model
organism (yeast Saccharomyces cerevisiae) served as con-
trol to differentiate between biological and procedural
effects.

The Harvester described in this study can be regarded as
a way to solve the problem of high energy costs of microal-
gae dewatering during biomass downstream processing.

in Life Sciences

2 | MATERIALS AND METHODS

2.1 | Microalgae cultivation and biomass
preparation

211 | Microalgae

Two different Chlorella microalgae strains (both cultivated
phototrophically) with a cell size between 2 and 10 um
were used for the determination of the CF (see Section2.3).

Chlorella vulgaris H14 (further abbreviated as Chlorella
A) was cultivated axenically in TAP-Medium (acetate-free,
pH 7.5) in a closed 28 L photobioreactor (pH 7, 5, 25°C,
1.1 vvm, 1% CO,) with internal lightening and light inten-
sities up to 500 umol/m?/h.

The microalgae C. vulgaris R-117 (CCALA 1107, Culture
Collection of Autotrophic Organisms, Institute of Botany,
Tteborn, Czech Republic; further abbreviated as Chlorella
B) was cultivated non-axenically in inorganic medium
[14-17] during July 2020 at Centre Algatech, Tieboti (GPS
coordinates — 48°59’15” N; 14°46'40.630” E) using an out-
door thin-layer cascade (650 L). Automatic regulation of
CO, supply kept pH at 8.0 + 0.2.

2.1.2 | Yeast

Commercial baker’s yeast S. cerevisiae (DHW, Vital Gold)
was used as a model organism of a spherical cell shape
with diameter of 5-10 um similar to most microalgae
species. The yeast experiments allowed defining a prelim-
inary range of operation for the characterization of the fil
tration device using a microalgae biomass.

The yeast material was dissolved in phosphate-buffered
saline medium (PBS, NaCl 8 g/L, KCI 0.2 g/L, KH,PO,
1.44 g/L, Na,HPO, 0.24 g/L, pH 7.4), a non-toxic buffer for
cells that protects the cells from osmotic pressure. For CF
experiments, two yeast suspensions of different biomass
densities of 3.0 and 15.0 g DW/L were used.

2.2 | Biomass quantification

Biomass density was determined by measurement of the
optical density (OD) of microalgae and yeast at 750 and
500 nm, respectively, using a VIS-spectrophotometer (V-
1200, VWR/Perkin Elmer, Lambda 35).

The measurement of DBM concentration (in g DW per
L) was performed as previously described [17-19]. Cul-
ture samples (5 mL) were collected on preweighed glass
microfiber filters (GC-50). The cells were washed twice
with deionized (DI) water, the filters were dried in an oven

asuaoI suowwo)) aanear) a[qeorjdde oy) £q PoUIAOS 1B SAOIIE () 98N JO $O[NI 10) AIRIQI] QUI[UQ AJ[IAY UO (SUONIPUOD-PUB-SULIA)/W0D K[1m  AIeIqijaut[uoy/:sdiy) suonipuoy) pue SuL, 41 S “[£z07/b0/Sz] uo Kreiqr aurjuQ Ad[iay “@18o[ouyoa], “J Isuf Jyruspes| £ Z6000120Z 2S19/2001°01/10p/wod Ka[im° Kreiqiouruo//:sdny woly papro[umoc ‘01 ‘1207 ‘€9878191



oo Engineering

ORTIZ TENA ET AL.

in Life Sciences

Flowmeter

Aeration Backflush

A Turbidity
A 5
—

Thin layer cascade (PBR)

L1 &

amjeradway,

Y
A z Membrane
. . 2 hollow
Persistaltic —g
Pump =
Flowmeter
o | o
Persistaltic s & T
8 2 O v b ¥ Q
Pump £ 8 —
E»o. {
Flowmeter

FIGURE 1
Puron® Hollow Fiber Rows produced by Koch Membrane Systems

at 105°C for 8 h, and finally transferred to a desiccator and
weighed (precision of £0.01 mg).

2.3 | Filtration device Harvester
2.3.1 | Description of the ultrafiltration device
Harvester

For microalgae harvesting, a pilot-scale ultrafiltration
(UF) device (Harvester 1.0, designated as Harvester) was
designed and constructed (Figure 1). The commercially
available membrane module (Puron Hollow Fiber Rows,
Koch Membrane Systems) used in the Harvester consists
of three bundles of aerated submerged polyvinylidene flu-

Permeate

tank

(A) Experimental set-up of the ultrafiltration device Harvester, (B) process of microalgae filtration, (C) membrane module

oride (PVDF) hollow fibers with a nominal pore size of
0.03 um, the total membrane surface of 1.31 m? and a
pure water permeability of about 490 L/m?/h-bar at 22°C.
The permeate is collected on the inner side of the fibers
(outside-in application). The fibers can be aerated using a
controllable mass flow controller (Type 1579, mks) for foul
ing reduction. The driving force for the filtration processis
a TMP, which is applied by a vacuum pump (Drive: MCP-
Z Process ISM918A, Pump head: Z-201, M10023, Ismatec)
and monitored online using a pressure transmitter (MS -
10663, WIKA). Both constant flux and constant pressure
are feasible to generate a permeate flux. A turbidity sen-
sor (Turbimax CUS50D, Endress & Hauser) was used to
measure the concentration of the cell-containing suspen-
sion online, fed to the Harvester using a peristaltic pump
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TABLE 1 Starting fluxes and flux-step heights for the CF experiment of various species and aeration rates

Microorganism Starting flux Jg,
S. cerevisiae 9.16 L/m?/h

13.75 L/m?/h
Chlorella A 10.30 L/m?/h

13.70 L/m?/h
Chlorella B 9.16 L/m?/h

(Flowmaster FMT300 - ISM 1020, Ismatec) from a coupled
photobioreactor (PBR in case of microalgae) or a feed tank
(yeast). The concentrated cell suspension—retentate—can
be pumped out of the Harvester via a peristaltic pump
(Drive: Ecoline VC-Easy-Load - ISM 1077A, pump head:
Masterflex L/S - 7518-10, Ismatec). Cell recycling to the cul-
tivation unit as well as collection in a retentate tank is
possible. All fluxes applied (feed, retentate, and permeat)
were quantified online using flowmeters (Optiflux 5000,
Krohne). The temperature (AT 001, autosen GmbH) and
turbidity (Turbimax CUS50D, Endress & Hauser) inside
the Harvester as well as its filling height (via hydrostatic
pressure sensor (AC 004 Niveau, autosen GmbH)) were
measured online. Periodic backflushing with tap water was
applied to reduce membrane fouling.

2.3.2 | Membrane resistance

Prior to the filtration experiments, the membrane was con-
ditioned filtering DI-water at a constant permeate flux
for 45 min. The water-flux (Jyy in L/m?/h) of the clean
membrane was measured afterwards for a minimum of
10 min. The membrane resistance R, of the clean mem-
brane could be calculated using the applied TMP (in mbar)
and temperature-dependent viscosity of water (7)) in
Pa s according to Equation (1) [20].

TMP

B = @ ®

2.3.3 | Determination of the critical flux

The critical Flux J. was described by Field et al. in 1995
[21] who stated a threshold flux—the so-called CF—below
which fouling does not occur. To date, more classifications
(e.g., strong/weak form of the CF) have been defined [22],
but those will not be distinguished in this work. The term
“critical flux” here refers to the maximum permeate flux,
above which a measurable increase in pressure (ATMP/df)
occurs at a constant pressure filtration.

Several methods for the measurement of the CF have
been used [23]. In the present study, the method described

in Life Sciences
Flux-step height
2.30 L/m?/h (Aeration 0.00 and 1.25 vvm)
2.30 L/m?/h (Aeration 2.50 vvm)
1.16 L/m?/h (DBM 1.0 g DW/L)
2.30 L/m?/h (DBM 0.8 g DW/L)
0.90 L/m?/h (All biomass concentrations tested)

by Diez et al. [24] was applied. The “modified flux-step
method” uses backflushing to remove fouling built-up dur-
ing the individual flux steps. In each step, the constant flux
was set up for a period of 10 min, within which the TMP
was recorded. For evaluation of each interval, the pressure
increase (dATMP/dt) of each flux step was determined via
linear regression. A critical TMP-increase of 10 Pa/min was
chosen analogously to van der Marel et al. [25].

The starting flux and flux-step height for the various
species tested are listed in Table 1. Only the ascending
phase was taken into account, as both ascending and
descending phases have been proven to identify the same
value for the CF (data not shown).

2.3.4 | Evaluation of the filtration process

To evaluate the harvesting efficiency of the complete pro-
cess, a volumetric reduction factor (VRF) as well as a con-
centration factor F- were defined according to Equations
(3) and (4) [26], using the initial (V})) and final (V¢) volumes
as well as the final (Cy) and initial (C;,) microalgae concen-
trations.

Vo
VRF = v ©)
Cy
Fc = Co 3

The harvesting efficiency (1) was used to evaluate the
quality of the permeate generated by the membrane. It
refers to the decrease of the OD of the feed suspension
(ODfeeq) due to biomass present the permeate (ODpermeate)
in percent. A value of 100% means a full retention of any
solid particles by the membrane.

= ODfeed - ODpermeate
ODrteed

C))

2.3.5 | Mass balance for the Harvester

The filtration device Harvester can be used as a tool for the
up-concentration of a microalgae culture. Furthermore, it
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can be coupled to a photobioreactor to control the biomass
concentration by cell recycling (R) or discharge (D). A mass
balance for the Harvester revealed the following relation
(Equation (5):

_ Vi eed
Cx,retentate = = © bx,feed (5)
Vretentate

where Vieeq is the feed flux into the Harvester in L/min,
Cx feed 1S the biomass concentration (g DW/L) of the feed
suspension, Vieentate the retentate flux out the Harvester,
and Cy retentate the biomass concentration (g DW/L) of the
retentate.

2.3.6 | Energy consumption

To evaluate the energy consumption of the filtration
unit Harvester, the pumping of the feed suspension (feed
pump), permeate (permeate pump) as well as the con-
centrated retentate stream (harvest pump), together with
the energy needed for membrane aeration have to be con-
sidered. For various biomass concentrations (start/end),
the VRFs, and concentration factors, the energy demand
for different scenarios could be evaluated and compared.
A theoretical set-up with a given feed flux of 100 m’/h,
an aeration rate of the membrane fibers of 1.25 vvm, and
an operational permeate flux set to a sub-critical value of
19.5 L/m?/h (representing 85% of the CF predetermined for
representative biomass concentrations) were considered.
Using the above-mentioned frame conditions, the energy
required to perform a biomass concentration to a certain
level per m? permeate (E, in kJ/m? and kWh/m?) was cal-
culated. Furthermore, the energy consumption per kg DW
of the harvested biomass Ey;, (in kJ/kg and kWh/kg) could
be determined.

The theoretical pumping power requirement
(Pth feed/retentate) ©Of the peristaltic feed and harvest
pump was calculated using Equation (6) with V is the
corresponding flux (feed/retentate), o is the density of
the suspension pumped (feed/retentate), g the gravity
acceleration, and H is the pumping height.

Pth,feed/retentate =V. p-g-H (6)

For the permeate pump, Py, permeate Was determined
using Equation (7), V being the permeate flux and Ap
the pressure difference between both sides of the mem-
brane counted positive from outside to inside of the
fibers.

Pth,permeate =V. Ap @)

TABLE 2
(S. cerevisiae) for various biomass concentrations (3.0 and

15.0 g DW/L) and various aeration rates of membrane fibers 0f0.00,
1.25, and 2.50 vvm

J. and CF criterion dTMP/dt of a yeast suspension

Biomass

concentration Aeration J, dTMP/dt at J,
(g DW/L) (vvm) (L/m?/h)  (Pa/min)

3.0 0.00 J.>27.48 4.32

3.0 1.25 25.18 11.01

15.0 1.25 20.60 20.61

3.0 2.50 J. >27.48 4.04

15.0 2.50 18.32 22.77

Based on the results in Section 3.2 (characterization of
the Harvester), the TMP needed to generate a permeate
flux of 19.5 L/m?/h is set to 136 mbar, considering fouling
effects. Furthermore, the mean hydrostatic pressure above
the membrane is taken into account. This value is thus
taken as a minimum threshold value to generate a perme-
ate flux in this range.

The actual power demand of all three pumps Pg was
calculated by dividing the theoretical demand Py, by the
pump-specific efficiency factorn (Equation (8)):

Py = — (®)

The energy required for the aeration of the membrane
fibers P, was calculated using Equation (9), including the
aeration rate (V,;;)(V4;,) in m3/s together with the hydro-
static pressure above the gas outlet (ppyqr,) due to the water

column.

P, = Vair * Phydro )

3 | RESULTS AND DISCUSSION

3.1 | Membrane characterization
3.1.1 | Critical flux experiments using baker’s
yeast

Prior to the start of each filtration experiment, DI-water
was filtered at 23 L/m?/h for 45 min. The filtration data was
used to calculate the membrane resistance R, for every
approach according to Equation (1) (see Supporting Infor-
mation Figure S1).

Five sets of experimental conditions regarding DBM
concentration and aeration rates of the membrane fibers
were applied to determine the J, value for yeast suspen-
sions (see Table 2). In line with other studies [23, 27-
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32], a decrease of the CF (from 25.18 to 20.60 L/m’/h)
with increasing biomass concentrations (from 3.0 to
15.0 g DW/L) for an aeration rate of 1.25 vvm was measur-
able. Yet, the effect of cell concentration on CFs has not
been fully clarified—changes in viscosity or the diffusion
coefficient and surface interactions are described theories
[23].

Aeration of the membrane surface can have two oppo-
site effects: on the one hand, air bubbles create shear forces
along the membrane surface, causing the transportation of
particles into the bulk phase and thereby a reduction of the
build-up of a filter cake as well as concentration polariza-
tion [32-35], which is the case for low cell concentrations
(3.0 g DW/L) in this study.

On the other hand, vigorous bubbling increases cell
stress and can even lead to its rupture [34, 36-38]. Cell
debris together with exposed small intracellular sub-
stances has been identified as main reasons for membrane
fouling [34, 35, 38-40]. For a biomass concentration of
15.0 g DW/L, a slight decrease of J. was observed, when
aeration was doubled. Foam formation was present during
this experiment indicating protein release due to cell rup-
ture caused by high shear rates created by the augmented
bubbling.

The effect of aeration intensity on the CF using a sub-
merged flat sheet membrane module was studied [28]. The
authors found a linear increase of the CF with augment-
ing aeration rate for cell concentrations (sludge) between
9.6 and 22.6 g DW/L. The slope of the curves and thereby
the influence of the aeration rate became more signifi-
cant for high cell densities. The data also indicated a slight
reduction of J. when exceeding a specific bubbling rate
(about 1.0 vvm), which is in line with the presented results.
Alipourzadeh et al. investigated the effects of biomass con-
centration (C. vulgaris) and aeration rate of the mem-
brane surface on the filtration performance of a submerged
flat sheet membrane [37]. Their model-supported studies
showed an optimal aeration rate of 1.25 vvm to reduce foul-
ing effects on the membrane surface (mainly cake build-
up), which is consistent with the results of this work. The
positive impact of bubbling was proven to be more sig-
nificant at lower biomass concentrations (~0.65 g DW/L)
implying a prevalent effect of the increased fouling caused
by cells compared to the reductive effect of the air bub-
bling. In general, aeration enhances the turbulence along
the membrane and helps to reduce the accumulation of
microalgae cells. Bubbling intensities above the optimal
value can cause the development of shear forces result-
ing in cell rupture and even amplified irreversible fouling
effects [37].

Without aeration, the CF for the yeast suspension
(3.0 g DW/L) was not reached within the flux interval
tested, indicating a high CF of more than 27.48 L/m?/h.

in Life Sciences

This was not expected as cells can easily form a cake layer
on the membrane surface without bubbling. During the
experiment, sedimentation inside the filtration chamber
of the Harvester was visible, accompanied by an obvious
dilution and a slight color change of the yeast culture. S.
cerevisiae is a facultative anaerobic microorganism; it can
switch its metabolic activities to anaerobic fermentation
when leaking oxygen, which can occur in the absence aer-
ation of the membrane fibers. However, no energy source
(sugar) was provided in the buffer suspension to gener-
ate the yeast suspension. The absence of sugar and oxygen
to maintain the basic cellular metabolism can explain the
described differences of this experimental set-up. Hence,
the changes of the biomass as well as the cell concentra-
tion during the experiment did not allow to evaluate and
compare the CF correctly under the given conditions. To
conclude, the physiological performance of the biomass is
important for a filtration process as well as its evaluation.

3.1.2 | Critical flux experiments with
microalgae

Prior to each filtration experiment, DI-water was filteredat
20-23 L/m?/h for 45 min. The filtration data were used to
calculate the membrane resistance R,, for every approach
according to Equation (1) (see Supporting Information Fig-
ure S1).

Figure 2 demonstrates a typical permeate-flux and TMP
time profile (Chlorella B,10.0 g DW/L, 1.25 vvm) for the CF
experiments conducted applying the flux-step method. An
increase in TMP of >10 Pa/min at a constant permeate flux
was used as CF criteria.

Microalgae biomass grown in any medium contains—
apart from cells—cell debris as well as small solu-
ble molecules (extracellular organic matter, EOM) pro-
duced by the microalgae metabolism. Several studies have
revealed the fouling propensity of all constituents of such
suspensions [20, 26, 40]. EOM has been identified as to
cause irreversible fouling, resulting in a permanent block
age of the membrane pores. Cells alone are responsible
for the build-up of reversible filter cakes on the mem-
brane surface that can be nearly totally removed by back-
flushing. The consortium of cells, cell debris and EOM
can create dense filter cakes on the membrane surface
that increase the filtration resistance but help to reduce
irreversible fouling effects [34, 35, 39]. Compared to the
model culture (yeast) in the previous section, the filtration
of Chlorella cultures resulted in higher rates of pressure-
increase (ATMP/dt) and lower CFs due to the presence of
EOM and cell debris (see Tables 2 and 3).

Consistent with the results in Section 3.1.1, a decrease of
the CF was measured with increasing cell concentration.
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Exemplary permeate-flux and TMP time profiles for the flux sepping method using Chlorella B (10.0 g DW/L) at an aeration
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FIGURE 3

Dependence of dTMP/dt versus permeate flux of Chlorella cultures (Chlorella A - axenic, Chlorella B - non-axenic) at

various biomass concentrations (0.8, 1.0, 4.8, 10.0, and 17.5 g DW/L) under an aeration rate of 1.25 vvi

In all cases, a negative linear correlation of DBM (of 1.0-
10.0 g DW/L) and J. was found (R? = 0.97), which is in
line with other studies [29, 41]. Contrary to those find-
ings, J. stagnated for higher cell concentrations (10.0 and
17.5 g DW/L), which was accompanied by a lower pres-
sure increase (dATMP/dt, Table 3) measured for the high-
est biomass concentration. In contrast to these findings,
the time profiles of the permeate flux and TMP showed
an obviously higher fouling occurring for the higher con-
centrated microalgae culture: a stable permeate flux above
15 L/m?/h could not be achieved for this culture despite
higher setpoints (see Supporting Information Figure S2).

A flux decrease could be observed, although the TMP is
increasing constantly up to 150 mbar. Preliminary exper-
iments revealed that the membrane used is compressible
resulting in a pressure-dependent membrane resistance
R,, (Equation (10), R?> = 0.98, see Supporting Information
Figure S3):

Ry, = 4.135x 10" + 2.004 x 10'° - TMP%648  (10)
In consequence, the membrane pores were “squeezed”

together and therefore the membrane resistance was
increased, which led to a decrease of the flux at a specific
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TABLE 3
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J. and CF criterion dTMP/dt of Chlorella cultures (Chlorella A - axenic, Chlorella B - non-axenic) at various biomass

concentrations (0.8, 1.0, 4.8, 10.0, and 17.5 g DW/L) with an aeration rate applied on the membrane fibers of 1.25 vvm

Microalgae species Biomass concentration (g DW/L)

Chlorella A 0.8
Chlorella A 1.0
Chlorella B 4.8
Chlorella B 10.0
Chlorella B 17.5

TMP. In this case, the CF was not suitable to depict the dif-
ferences in fouling behavior between the two suspensions
with the biomass concentration of 10.0 and 17.5 g DW/L.

A higher increase of the pressure with time (dTMP/dt,
see Figure 2) was observed for the denser Chlorella B cul-
tures (non-axenic, 4.8 and 10.0 g DW/L) compared to the
low cell concentrations (0.8 and 1.0 g DW/L). This can
be attributed to the increased biomass concentration as
already discussed. Nevertheless, other factors need to be
considered, namely microalgae species, culture variability,
and cultivation conditions.

Microalgae species: As indicated by the microscopic
pictures, the cell size of both C. vulgaris strains was
within the range of 2-10 um, as previously reported
[42]. The differences in filtration performance have
usually been attributed to cell surface character-
istics, which can influence the interaction of cell
and membrane surface together with the amount
and varieties of EOM produced by the microal-
gae metabolism. Small molecules like EOM can
enhance interactions between solid particles as well
as with the membrane enhancing membrane foul-
ing [35, 39, 43]. Without further investigation, no
clear conclusion can be drawn about those aspects.

Culture composition: Non-axenic Chlorella B culture
was cultivated outdoors in an open reactor system
and thus, some bacteria might be present which
are absent in the axenic culture (Chlorella A). It is
well known that the structure and density of fil-
ter cakes on membrane surfaces are influenced by
the composition of the cultures to be filtered [35,
39]. Small solid particles usually cause high filtra-
tion resistances whereas larger particles create high
porous filter cakes. Furthermore, the size distribu-
tion of solid particles influences the structure of
the filter cake occurring: Consortia with large par-
ticle size distributions tend to increase the packing
density of the building-up filter cake structure and
thereby its additional resistance to filtration. Voids
between larger particles within the cake are filled
by smaller particles resulting in a high cake density
[44, 45]. The cell size distribution in the Chlorella B

Aeration (vvim) J. (L/m?/h) dTMP/dt at J, (Pa/min)

1.25 J. > 32.06 6.95
1:25 J.>22.93 12.11
1.25 15.57 14.45
1.25 10.08 18.04
1.25 10.08 15.27

culture was wider compared to the Chlorella A cul-
ture due to the presence of bacteria, which are usu-
ally smaller than microalgae cells [1]. Therefore, an
influence of the cell size distribution to the increase
of the TMP (dTMP/d) cannot be neglected.

Culture conditions: The culture conditions of the two
Chlorella cultures used were different. The culture
of Chlorella A originates from a large-scale labo-
ratory reactor with controlled conditions. In con-
trast, Chlorella B was grown outdoors under natural
conditions (concerning temperature and light).The
microalgae cultures were thus exposed to an unsta-
ble and not-optimized environment. Unfavorable
conditions like low temperatures or high irradiance
can lead to cell stress accompanied by an increased
content of cell debris and/or a higher production of
EOM resulting in higher membrane fouling.

To conclude, the results showed a linear increase of
the CF with increasing biomass concentration up to
10.0 g DW/L equivalent accompanied by rising mem-
brane fouling. Higher cell concentrations lead to more pro-
nounced fouling but cannot be simply detected by the J.
due to the necessity of high forces leading to a membrane
compressing. Additionally, the variation in the culture
composition and conditions can be considered to explain
higher dTMP/dt rates of Chlorella B cultures compared to
Chlorella A.

An overview of several studies measuring the CF of var-
ious microalgae, mostly Chlorella species using microfil-
tration (MF) and UF membranes is shown in Table4. Vari-
ous microalgae species have been tested, whereatChlorella
occurred the most. The data illustrates several differences
and trends concerning membrane pore size, cell size, and
biomass concentration influencing the CF.

CFs for MF membranes are typically higher for the com-
parable cell concentrations and species as compared to UF
membranes. This is valid for example for the culture of C.
pyrenoidosa at a biomass concentration of 0.3 g DW/L, the
CF is higher for the MF membrane compared to the UF
membrane [47]. This effect can be explained by the usu-
ally lower resistance of MF membranes due to the larger
pore size and thereby higher permeability. Furthermore,
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TABLE 4 Comparison of CFs for various microalgae species and biomass concentrations using submerged microfiltration (MF) and

ultrafiltration (UF) membranes. The CF criterion is an impartant factor for the evaluation of J., which is mainly influenced by the pore size of
the membrane and the biomass concentration of the suspension applied

Membrane
Configuration Specification
Submerged, MF
external, PVDF
flat sheet 0.1 um
Submerged, MF
internal, PVDF
flat sheet 0.1 um
Submerged, MF
internal, HDPE
hollow fibers 0.4 um
Submerged, UF
external, PVDF
hollow fibers 0.03 um
Submerged, UF
internal, PVDF
flat sheet 0.036 um
Submerged, UF
internal, PVDF
flat sheet 0.03 um/0.05 um
Submerged, UF
external, PVDF
hollow fibers 0.03 um
Submerged, UF
internal, PVDF
flat sheet 0.036 um
Submerged, UF
external, Cellulose
flat sheet MWCO:
10 kDA
Submerged, UF
external, PES-PVD
flat panel 0.05 um

Microalgae species (cell
size in ym)

Chlorella pyrenoidosa

Chlorella pyrenoidosa

Chlorella sp. ADE4

Chlorella vulgaris
(2-10 um)

Chlorella vulgaris

(2-10 um)

Phaeodactylum tricornutum
(8-35 um)

Chilorella pyrenoidosa

Chlorella vulgaris
(2-10 um)
Chlorella vulgaris
(2-10 um)

Chlorella vulgaris
(2-10 um)

Phaeodactylum tricornutum
(8-35 um)

Chodatella sp.

Chlorella vulgaris
(2-10 um)
Microcystis sp.

Isochrysis (3—5 um)

Chlorella vulgaris

(2-10 um)

Phaedactylum tricornutum
(8-35um)

Pavlova lutheri (5-7 um)

N. oculata
(1-3 um)

Biomass
concentration
(g DW/L)

0.3

0.3

1.0

0.0691
0.3709

0.41

0.23

0.3

0.8
1.0
4.8
10.0
17.5

0.21

0.73

1.43

0.25

0.79

1.52

2% 10° cells/mL
ODjgy 0.472

2% 10° cells/mL
ODjgo 0.652

2% 10° cells/mL
324 NTU

0.30

0.40

0.30
5.00
10.00
0.90

1.60
8.86
10.00

Je (L/m?/h)
27(15°C)

30 (25°C)
42(35°C)

42

39.4
16.6

>50
>50

20/25

>32.06
>22.93
15.57
10.08
10.08

>50
40
35
>50
45
30

105

15
50

50
45
40
20

35
10-20
15

CF Method CF criterion
Starting flux Jg¢,. (step
height)
FS-IFM
20 Pa/min
Jstare 15 L/m?/h (3 L/m?/h)
FS-IFM
20 Pa/min
Jstart 10-15 L/m?/h
(2.5-3 L/m?/h)
FS
0.2 kPa/min
Jstart 42 L/m?/h
(12-33 L/m?/h)
FS-IFM-R
20 Pa/min
FS-IFM
10 Pa/min
Jstart 10 L/m?/h (5 L/m?/h)

FS-IFM
20 Pa/min
Jstart 10-15 L/m?/h
(2.5-3 L/m?/h)
FS-B
10 Pa/min
C: Jgtart 10.30-13.7 L/m?/h
(1.16-2.30 L/m?/h)
D: Jgiare 916 L/m?/h
(0.9 L/m?/h)
FS-IFM
10 Pa/min
Jstare 10 L/m?/h (5 L/m?/h)

TMP-Step

TMPgy,, 35 kPa
Step: 35 kPa

FS-B/FS-R

Jstart 10 L/m?/h (10 L/m?/h)

Ref

[46]

[47]

[48]

[29]

[49]

[47]

This

study

[13]

[50]

[30]

Internal: inside PBR; external: separate from PBR; MF: micofiltration; UF: ultrafiltration; PVDF: polyvinylidene fluorid; HDPE: high-density polyethy-
lene; PES-PVD: polyethersulfone polyvinylpyrrolidone; MWCO: molecular weight cut-off; CF: critical flux; FS: flux-stepping; IFM: improved flux-step
method; -B: backflushing; -R: relaxation.
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cell size seems to inversely influence CF values: Microalgae
species with smaller cell size, for example ,Isochrysis, tends
to have lower values (15 L/m?/h) as compared to species
with greater cell size (e.g., C. vulgaris, J, = 50 L/m?/h) at
similar biomass concentrations (0.3-0.4 g DW/L), due to
higher diffusion activities to the bulk phase and lower sur-
face interactions with the membrane of smaller particles
compared to bigger ones [23]. Microalgae cells of similar
size (Nannochloropsis oculata, C. vulgaris) achieve compa-
rable values for J; (35 L/m?/h) for analogous culture den-
sities (1.43-1.6 g DW/L) [13, 30]. The membrane material
seems to have only little influence on the CF as compara-
ble values for similar species and biomass concentrations
of different, independent studies have been shown [23].

It must be emphasized that the CF-criterion in this study
was set rather low to 10 Pa/min. This is an important vari-
able for the evaluation of J. and needs to be taken into
account when comparing those values. Keeping this fact
in mind it can be concluded that the filtration performance
(as measured by the CF) of the filtration device Harvester
presented in this study falls within this range, or even pre-
vails comparable set-ups.

The CF defines the upper limit of the membrane per-
formance, where a stable filtration process without severe
fouling can be performed. A filtration device can never be
run at its maximum as to avoid capacity overload and to
guarantee its optimal efficiency. Flux values either applied
for microalgae harvesting (first step of dewatering or up-
concentration) or as a part of a microalgae membrane
bioreactor (internal or external) are set below the thresh-
old of the membranes used [39, 51, 52] to sub-critical values
of, for example , 85% of J; [13]. Therefore, Harvester can be
classified as suitable for both criteria addressing microal-
gae harvesting.

3.2 | Microalgae filtration tests

In order to characterize the filtration performance of the
Harvester (“proof-of-concept”), the cultures of Chlorella B
at four biomass densities were prepared and filtered to test
the capacity of the membrane. The VRF, concentration fac-
tor (Fc), and the harvesting efficiency (1) were calculated
according to Equations (2)—(4) in Table 5. Due to limited
time, all filtration experiments were restricted to a maxi-
mum of 1-4 h.

When the culture of biomass density of 1.53 g DW/L
was used a maximum F of 12.4 and VRF of 11.5 could be
achieved within the short time of testing. Furthermore, for
initially denser Chlorella cultures, cell densities of up to
40 g DW/L (in retentate) are achievable by the Harvester.
Fouling control (aeration of the membrane fibers and peri-
odic backflushing) was thus effective and allowed to set up

in Life Sciences

TABLE 5 VRF and concentration factor (F() for filtration of
the Chlorella B cultures using the described filtration device
Harvester

Biomass concentration

(g DW/L)

Aeration
Start End (vvm) VRF F.
1.53 19.00 1.25 11.5 12.4
2.30 16.20 1.25 7.7 7.0
5.80 24.60 1.25 4.5 4.2
14.20 40.00 1.25 3.5 2.8

a stable filtration process even for high biomass concen-
trations (Figure 4). An up-concentration of the microalgae
cells (e.g., from 14.20 to 40.00 g DW/L) as well as a con-
tinuous filtration of a biomass flux (14.20 g DW/L) produc-
ing a constant retentate stream of 40.00 g DW/L is feasible
using the Harvester, as shown in Figure 4. The harvesting
efficiency » varied between 78% and 93% within the first
30 min of each trial but went up to >99% after this short
starting period.

According to the mass balance (see Equation (5) in Sec-
tion 2.3.5), the biomass concentration in the retentate of
the filtration device (cx retentate) Was influenced by the cell
concentration in the feed/PBR (cx geeq) as well as by the
quotient of feed and retentate flux (Vieeq, Vietentate)- TUI-
bidity measurements inside the Harvester and the PBR
proofed the capability of the filtration device: the calcu-
lated concentration cx retentate Was achieved after a short
time (~20 min) with very low deviations (<1%). Further-
more, an up-concentration of the biomass of more than
factor 2 (from 14.20 to 40.00 g DW/L) was reached in this
experiment.

3.3 | Energy consumption

Table 6 summarizes the operational and device parameters
used for the calculation of the energy demand of the Har-
vester for different process scenarios applying an arbitrarily
chosen feed inflow of 100 m*/h. It needs to be mentioned
that Py feeq aNd Pyp retentate Strongly depend on the local
circumstances and are given here only as examples, while
the energy used to generate the permeate flux is a central
element subject of this investigation. The required pump
power is calculated considering a pump efficiency factor,
which was set exemplary to 0.7. This value usually varies
between 0.6 and 0.8, depending on the pump used and is
thus not crucial for a general idea of the plant performance.
The energy needed for aeration is neglectable compared to
the power requirement of the pumps (Table 6). Construc-
tive optimizations need to be performed when applying the
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TABLE 6 Operational and plant parameters used for calculation of energy consumption of the Harvester

Membrane aeration Transmembrane

rate Membrane surface Permeate flux pressure Feed flux

1.25 vvm 131 m? 19.5L/m?/h 13 635 Pa 100 m*/h

2.5%x107* m3/s 7.1x107° m3/s 2.8 X 1072 m?/s

Py permeate (KI/8) Py, feea (KI/s) Py, retentate (KJ/S) 7 pumps (all) Power demand aeration (kJ/s)
0.303 0.332 0.023 0.70 1.194 x 1073

principle of the Harvester in large-scale and/or long-term
operation to reduce the power demand of the feed pump,
which is easily feasible. The energy required to maintain
the TMP (P, permeate> Table 6) is thus the main power sink.

Different up-concentration scenarios are considered
resulting in varying values for F- and VRF (see Table 7).
For this purpose, the biomass concentration in the input

Chlorella culture (cy sart) is specified, as well as the desired
concentration in the retentate (cy pnq)-

Compared to other studies [13, 53], a low energy demand
was calculated for all scenarios considered (Table 7). Even
for a rather high up-concentration from 2 to 40 g DW/L,
the energy demand does not exceed 1.05 x 1072 kWh/m?
permeate or 4.99 x 10~3 kWh/kg harvested microalgae
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TABLE 7
(Ey,) for different concentration scenarios

Concentration proportionc, s, = €xgna (8 DW/L) F¢
2-10 5

330 10
2—40 20

TABLE 8

in Life Sciences

Energy consumption by the filtration device Harvester: energy required per m® permeate (E,) and per kg of DBM in retentate

EV EW
VRF kJ/m? kWh/m? kJ/kg kWh/kg
5 42.35 1.18 x 102 16.94 4.71x1073
10 39.17 1.09 x 1072 11.75 3.26 X103
20 37.83 1.05x 1072 17.97 499 x1073

Energy consumption for microalgae harvesting for three scenarios combining filtration and centrifugation (for two

preconcentrations factors F) or solely centrifugation (¢, siur: 2 8 DW/L, ¢, gnq: 250 g DW/L). The energy required per m* permeate (E,) and
per kg of DBM in retentate (E,,) are compared for a continuous algae feed of 100 n/h

Membrane filtration Centrifugation
E, E, E, E, E, total E,, total
Scenario F; (kWh/m®) (kWh/kg) F, (kWh/m3?®) (kWh/kg) (kWh/m3) Red.-% (kWh/kg) Red.-%
I - - - 125 7.99 3.99 7.99 0.00 3.995 0.00
II 5 1.18 x 1072 4711073 25 1.60 0.16 1.61 79.85 0.165 95.87
11 20 1.05x 1072 4.99 x 1073 6.25 0.40 0.01 0.41 94.87 0.015 99.62

Scenario I: direct up-concentration to desired DBM concentration only using centrifugation, Scenario II: two-step up-concentration using the Harvester as first step
(fivefold concentration) followed by centrifugation as second step, Scenario III: two-step up-concentration using the Harvester as first step (20-fold concentration)
followed by centrifugation as second step. Red.-%: relativeenergy reduction of two-step harvesting using membrane filtration compared to direct up-concentration

only using centrifugation

biomass, respectively. Nevertheless, biomass concentra-
tions suitable for the final process step in algae dewatering
(e.g., drying) should reach between 150 and 250 g DW/L
[8], which is not feasible using membrane harvesting.
Therefore, the estimated energy consumption of a two-
step microalgae harvesting process (first step: membrane
filtration using the Harvester, second step: centrifugation)
is illustrated in Table 8. Three scenarios are compared:
(I) one-step dewatering applying centrifugation alone, (I)
two-step process with fivefold up-concentration via filtia-
tion followed by centrifugation, and (III) two-step process
with 20-fold up-concentration via filtration followed by
centrifugation. The data required to calculate the energy
consumption of the centrifugation was taken from litera-
ture [8, 13], assuming an energy demand of 7.99 kWh/m>.
Table 8 demonstrates the predominance of a coupled dewa-
tering process compared to one-step centrifugation: An
energy reduction of ~80% per m> can be achieved even for
a comparably low up-concentration of fivefold using the
Harvester. For a preconcentration of 20-fold, the energy
demand per kg harvested microalgae biomass is reduced
by more than 99%. Assuming the cost of 10 cent/kWh
(Germany), a microalgae dewatering process is thus eco-
nomically feasible (max. 16.1 cent/m® and 1.65 cent/kg
microalgae, respectively), if using this two-step process
introduced, compared to the one-step centrifugation. The
energy price—of course—can vary from region to region,
thus the exact economic feasibility needs calculated case
from case individually.

Summing up, using the Harvester, a microalgae suspen-
sion can effectively be up-concentrated as first step in the
downstream process of microalgae biomass, which can
then be followed by centrifugation to maintain high cell
concentrations, as demonstrated in Tables 7 and 8. Mem-
brane filtration can thus reduce the energy demand per kg
DBM significantly (up to about 99%, Table 8) when cou-
pling it to centrifugation [30]. Furthermore, the low energy
demand allows the Harvester to be applied for cell recycling
in continuous microalgae cultivation, for example , for the
production of low-cost biomass or wastewater remedia-
tion.

4 | CONCLUSION

The present study revealed the suitability of the sub-
merged aerated PVDF membrane UF device Harvester for
microalgae harvesting. Comparable high fluxes (10.08 to
>32.06 L/m?/h) can be realized for different biomass con-
centrations (0.8-17.5 g DW/L). Optimal operational con-
ditions (fouling control via membrane aeration and back-
flushing) allow a stable filtration handling high biomass
concentrations (up to 40.0 g DW/L) efficiently. The very
low energy demand makes the Harvester an ideal tool for
the first up-concentration step in microalgae downstream
processing. Further, it can be used for external cell recy-
cling in continuous microalgae cultivation, e.g., deployed
for wastewater treatment.
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NOMENCLATURE
Symbol Units Explanation
\Y L/min Volumetric flow rate
u(T) Pas Temperature-dependent viscosity
-B Backflushing
c g/L Concentration (Indices: 0: Start, f:
final, x: biomass)
C. vulgaris Chlorella vulgaris
CF Critical flux
DW Dry weight
E kJ/kWh Energy (indices: v: per m® permeate,
w: per kg algae biomass)
EOM Extracellular organic matter
Fc - Concentration factor
FS Flux-stepping
g kg m/s? Gravity acceleration
H m Pumping height
HDPE High-density polyethylene
IFM Improved flux-step method
J L/m?/h Permeate flux
J. L/m?/h Critical flux
MF Microfiltration
MWCO molecular weight cut-off
OD Optical density
P - Power (indices: th: theoretical, s:
pump specific, a: aeration)
D bar Pressure (index hydro: hydrostatic)
PES-PVD Polyethersulfone
polyvinylpyrrolidone
PVDF Polyvinylidene fluorid
-R Relaxation
R, m~! Membrane resistance
S. cerevisiae Saccharomyces cerevisiae
TMP mbar Transmembrane pressure
TSS Total suspended solids
UF Ultrafiltration
VRF - Volumetric reduction factor
Ul - Efficiency factor
o kg/m3 Density
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Zusammenfassung

Die vorliegende Verdffentlichung beschreibt die Kultivierung von Mikroalgen in einem vorbe-
handelten, sekunddren Abwasser aus einem anaeroben Membran-Bioreaktor (AnMBR-
Abwasser). Die halbkontinuierliche Kultivierung fand iiber 24 Tage hinweg statt, wobei unter-
schiedliche N:P-Verhiltnisse im Medium getestet wurden. Stickstoff wurde aus dem AnMBR-
Abwasser um 68-94 % entfernt mit durchschnittlichen Raten von 8-26 mgn-L!-d! in verschie-
denen Abschnitten der Kultivierung. Der gesamte vorhandene Phosphor war bereits kurz nach
dem Inokulieren nicht mehr im Medium nachweisbar. Wéhrend der Kultivierung wurden Bio-
masseproduktivititen von 0,13 bis 0,19 g-L!'-d"! erreicht. Eine Filtrationseinheit mit getauchter
Hohlfasermembran fand fiir eine Untersuchung zur Bildung von Biofouling auf der Membran-
oberfliche Einsatz, eine der Herausforderung in der Aufarbeitung von Mikroalgenbiomasse. Die
native Mikroalgensuspension zeigte dabei die hochste Fouling-Neigung, verglichen mit ihren
einzelnen Fraktionen (Resuspension der Zellen, Uberstand, AnMBR-Abwasser). Irreversibles
Fouling trat bei allen Fraktionen hauptséchlich zu Beginn des Filtrationsprozesses auf. Geldstes
extrazellulires organisches Material und Zelltriimmer im Uberstand beeinflussten die Fouling-
Ausbildung im Vergleich zu morphologischen Eigenschaften der Algenzellen stirker. Das
AnMBR-Abwasser selbst flihrte ebenfalls zu einem deutlichen Membran-Fouling. Um dieses zu
minimieren, sollte der Gehalt an Organik im Abwasser vor und wéhrend der Kultivierung
kontrolliert werden. Da irreversibles Fouling hauptsédchlich zu Beginn der Filtration auftritt und
reversibles Fouling durch Riickspiilen und Beliiftung der Membran wirksam kontrolliert werden
kann, ist die eingesetzte Membran fiir eine Langzeitfiltration geeignet. Die entstandene Mikro-
algenbiomasse ist durch einen hohen Protein- und Kohlenhydratgehalt sowie einen niedrigen
Schwermetallgehalt charakterisiert und daher fiir einen Einsatz als Futtermittel oder Ausgangs-
stoff flir die Bioenergiecerzeugung pradestiniert. Die vorliegende Veroffentlichung biete damit
neue Einblicke in die bisher wenig untersuchte Kopplung von Abwasserreinigung und Abtren-
nung der Mikroalgenzellen mittels Membranfiltration mit Fokus auf die Fouling-Kontrolle.
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ARTICLE INFO ABSTRACT

Keywords: Microalgae were employed to remove nutrients from a pre-treated wastewater (so-called anaerobic membrane

Microalgae bioreactor effluent, AnMBR effluent) over a 24-day semi-continuous cultivation with varied N:P ratios. NH4*-N

KIVast.ewater treatment reduction percentage ranged from 68 to 94% with average removal rates varying from 8 to 26 mgN-L'd"! at
utrient

different stages. Total phosphorus was almost completely removed shortly after inoculation. Biomass produc-
tivity ranged from 0.13 to 0.19 g-L'd"! during the cultivation. A submerged membrane-based filtration device
was used to investigate the formation of biofouling, which occurred on the membrane surface during filtration
and is considered as a bottleneck in downstream processing. Results indicated most severe fouling was caused by
original microalgal suspension, compared to its individual fractions (cellular resuspensions, supernatant and
AnMBR effluent). Irreversible fouling mainly occurred at the beginning of the filtration process; extracellular
organic matter and cellular debris in the supernatant changed the fouling behavior more significantly than
morphological properties of the algae cells; AnMBR effluent also led to a nonnegligible fouling effect. To
minimize biofouling, TOC content in wastewater should be carefully controlled before and during cultivation.
The current membrane can be proposed for long-term filtration, as irreversible fouling only occurred at the
beginning and reversible fouling can be controlled effectively by backflushing and aeration. The biomass,
characterized by relatively high protein and carbohydrate but low heavy metal content, indicated its potential as
feeds and feedstock for bioenergy production. The present work provides novel insights into the coupling of
wastewater treatment and fouling control, which has been rarely studied.

Microalgae harvesting
Membrane filtration
Biofouling

eutrophication, due to nutrients enrichment (mostly nitrogen and
phosphorus) [1,3]. Insufficient treatment also implies irreversible loss of

1. Introduction

Growing anthropogenic activities have been producing an increasing
amount of wastewater (WW), most of which has not received adequate
treatment before discharge into aquatic ecosystems [1,2]. According to
an estimation, approximately 80% of the worldwide WW is released
without treatment [2]. The discharge of untreated WW into the water
bodies can result in serious environmental issues, particularly
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nutrients from the nutrient-cycle. The application of microalgal tech-
nologies in WW treatment for nutrient recovery shows advantages over
traditional means (anaerobic digestion and precipitation) which are
cost- and energy-demanding [1,4]. The integration of WW remediation
and algae cultivation has emerged as an approach to deal with the
depleting water and energy sources. Several studies have already proven
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the successful microalgae cultivation in municipal [5] as well as various
types of industrial WW effluent [6-8] whereat satisfactory nutrients
removal efficiencies have been achieved. It has been also found that
phylum Chlorophyta, notably Scenedesmus sp. and Chlorella sp., are
efficient for WW remediation owing to their outstanding ability to
remove nutrients, heavy metals and tolerance to pollutants [9].

Industrial WW can serve as cultivation medium as it contains high
nutrient concentrations (15-90 mgN~L'1 and 4-20 mgP-L’l) that meet
the demand of algal growth [10,11]. The harvested biomass could be
valorized as feed supplementation, a sustainable source of biochemicals
as well as feedstock for biofuels [12]. However, as microalgae can also
adsorb heavy metals, it is important to monitor the heavy metal content
in the microalgal biomass, serving as an indicator for downstream
valorization process [13].

Moreover, harvesting of algal biomass is reported to be an energy-
and cost-demanding step in downstream processing, accounting for
20-30% of the final costs for the biomass [14,15]. The small cell size of
microalgae cells (<30 pm in length), similar density of cells and sur-
rounding medium, diluted cultures (~0.05% dry solids), and negatively
charged cell surface are the major challenges in microalgae harvesting
[15,16] that can be overcome using membrane filtration for dewatering.
Unlike conventional approaches, such as centrifugation or coagulation,
membrane-based filtration is cost- and energy-effective, does not require
chemicals and can minimize cell damage due to low shear stress [15].
Hence, as an economic dewatering technique it has attracted growing
interests [17]. Nevertheless, membrane fouling has been considered a
major bottleneck in filtration, which substantially increases the energy
demand. Fouling of membrane pores (external and internal) is mainly
dominated by pore blocking and cake layer formation, caused by cells,
cell debris or extracellular organic matter (EOM) either excreted by the
microalgal metabolism [17,18] or present in the WW to be treated.
Environmental conditions, such as pH or temperature, culture stage and
nutrient limitation can influence the amount and composition of EOM
and thereby the fouling propensity. The mechanism of fouling formation
is more complicated when filtering microalgae grown in WW. Therefore,
a better understanding of the impact of WW-microalgal suspension on
fouling formation as well as an effective fouling-control strategy are
hence of great importance for the whole process, especially for long-
term operation. Nevertheless, WW treatment and fouling control dur-
ing the harvesting process are usually examined separately.

Given that the direct influence of effluent after microalgal treatment
upon fouling formation on submerged membrane filtration has been
rarely reported, the current study hence focuses on the coupling of WW
treatment and filtration: i) Desmodesmus sp. and Coelastrella sp. are
chosen to process an industrial WW. The WW has been pretreated by
anaerobic membrane bioreactor (so-called AnMBR effluent) where 97%
of total organic carbon has been removed [8]. The bioremediation
performance was evaluated by measuring nutrients removal rate, per-
centage of reduction and biomass productivities over a 24-day semi-
continuous cultivation. ii) Special emphasis was paid to analyze the
fouling behavior by filtrating different fractions of the microalgal sus-
pension directly after treatment of the effluent. The contribution of the
individual fractions as well as the AnMBR effluent (control) to reversible
and irreversible fouling on membrane was investigated and compared to
reveal the mechanisms of fouling formation. iii) Macromolecular and
elemental composition of harvested biomass has been analyzed as an
approach to offset the cost of WW treatment. A mass balance indicated
the fate of nutrients during WW treatment.

2. Material and methods
2.1. Microalgae cultivation and analytics
2.1.1. Microalgae, effluent and cultivation conditions

Green algae Desmodesmus sp., isolated from a German municipal
sewage plant and Coelastrella sp., provided by Ben-Gurion University in
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Israel, were employed to treat a secondary WW. It was initially treated
by an anaerobic membrane reactor (AnMBR) system at Ben-Gurion
University [8] and subsequently lyophilized for delivery to Germany.
Domestic species were selected in this project for future large-scale
implementation. The AnMBR effluent used for algal cultivation was
prepared by dissolving the lyophilized powder with the supplementa-
tion of NH4Cl to compensate the loss of ammonium during lyophiliza-
tion and adding A5 micro-nutrients, Fe-EDTA and NayCOs solution as
buffer for pH. The initial composition of AnMBR effluent as well as the
recipe of A5 micro-nutrients and Fe-EDTA solution can be found in the
supplementary material (Tables S1 and S2). Algal stock was pre-
cultured to the end of the exponential phase before the semi-
continuous cultivation in 1L bottle photobioreactors (PBRs) (diam-
eter: 9 cm, filling height: 15 cm) using 800 mL AnMBR effluent. Cultures
were grown at 24 + 1 °C and illuminated by fluorescent light tubes (L
58 W/840, OSRAM, Germany) at 200 |1mol-m’2~s’1 (measured at sur-
face of the bottle closest to the illumination), under a light regime of 14
h light/ 10 h darkness. The pH was monitored and controlled to 7.0-8.1
by injection of CO, and aeration was provided by an aquarium air
compressor (LA-120-A1108-P3-1413, Nitto Kohki, Germany). Biological
triplicates were prepared for each species. The initial concentration of
ammonium nitrogen (NH,;"-N) and total phosphorus (TP) in the AnMBR
effluent were 147 mgN-L! and 7.4 mgP-L}, respectively.

2.1.2. Semi-continuous cultivation

Semi-continuous cultivation was carried out for 24 days in six stages
(0-5). Algae were grown for four days at each stage. At the end of stage 1
to 4, half of the volume of microalgal suspension was replaced with
approximately equal volume of fresh AnMBR effluent when nutrients
were depleted to minimize the water retention time. At the end of stage
1 and 2, algal suspension was replaced with original AnMBR effluent
(7.4 mgP-L'1), while suspension was exchanged with AnMBR effluent
containing higher P concentration (10 mgP~L’1) at the end of stage 3 and
4. Stage 0 and 1 were repeated to obtain enough microalgal suspension
for the following filtration experiment (section 2.2) as well as biomass
for heavy metal analysis (section 2.3). Water evaporation during culti-
vation was compensated by adding deionized water (DI).

2.1.3. Measurement of dry biomass and nutrient concentration

An aliquot of algal suspension (20 mL at stage 1 and 2, but 10 mL at
stage 3, 4 and 5) was taken every two days for measuring biomass
concentration and residual nutrient concentrations (NH4"-N and TP).
The microalgae sample was centrifuged three times (2000 g for three
min for first two times and then 3000 g for five min) using DI water for
cleaning to obtain the biomass. Dry biomass concentration was
measured gravimetrically. Samples (3 mL) were filtered through pre-
weighed GF/F filters, which were washed with DI water and dried at
60 °C overnight beforehand. Algae-free supernatant was obtained by
filtration with 0.2 pm cellulose acetate filter for nutrient measurement.
Supernatant samples were diluted with DI water and prepared according
to the manual in the corresponding kit for NH4-N and TP (LCK 305 and
LCK 349, Hach, Germany) respectively. Concentrations of NH4"-N and
TP were calculated and recorded by a spectrophotometer (6320D, Jen-
way, UK).

2.2. Filtration of microalgal suspension

A laboratory-scale submerged membrane-based filtration device was
used to investigate the development of fouling caused by filtration of the
microalgal suspension directly after the treatment of the AnMBR
effluent. The microalgal suspension was fractionated to cell-free super-
natant and two kinds of cell resuspensions (cells resuspended in AnMBR
effluent and DI water, respectively). These fractions, together with fresh
AnMBR effluent (control), were evaluated individually in terms of
contributions to fouling formation on the membrane.
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2.2.1. Setup of the filtration device Mini-Harvester

An ultrafiltration unit (Mini-Harvester) was developed in laboratory
scale (Fig. 1). The unit, with a volume of ~ 100 mL, is comprised of 12
aerated submerged PVDF hollow fibers (Puron® Hollow Fiber Rows,
Koch Membrane Systems) with a nominal pore size of 0.03 ym and a
total membrane surface of 0.016 m2 Permeate was collected on the
inner side of the fibers (outside-in application). A constant trans-
membrane pressure (TMP) of 100 mbar served as the driving force for
the filtration process, provided and controlled by a vacuum pump
(LABOPORT Model N820.3FT.18, KNF Neuberger, Germany). The algal
suspension was fed by a peristaltic pump from a feed container. The
temperature of feed, retentate inside the Mini-Harvester as well as
permeate was measured with an infrared thermometer (TFI-250, Ebro,
Germany). Furthermore, a multimeter was used to continuously monitor
the pH and conductivity in the feed solution. Fouling was controlled by
constant aeration of the fibers with compressed air as well as manual
backwashing with DI water. Each filtration experiment lasted for 45 min
including six consecutive cycles. The duration of cycle 1 to 3 was ten
min, while cycle 4 and 5 lasted five min. The duration of cycle 4 and 5
was shortened to maximize the number of filtration cycles with limited
amount of samples. Backflushing was applied for 45 s after each cycle
using a syringe at 0.2 bar pressure monitored by a manometer with the
volume noted.

2.2.2. Preparation of the microalgal suspension fractions for filtration
The original algae suspension (F1) at day 8 was centrifuged for
ten min at 3000 g to separate the microalgal biomass from the super-
natant which was subsequently centrifuged again at 10000 g for ten min
to completely remove bacteria to get a cell-free supernatant (F2) con-
taining EOM, excreted by microalgae metabolism (Fig. 2). The micro-
alga and bacteria were resuspended in DI water (F3) and fresh AnMBR
effluent (F4), respectively. Fresh AnMBR effluent (F5) was set as a
control. The biomass concentrations, initial permeate fluxes and con-
centration factors for all fractions are summed up in Table S3.

2.2.3. Filtration data collection and processing

The mass of permeate during filtration was determined by a balance
(PCB4000-1, Kern, Germany) and recorded over the filtration process. A
cleaning procedure using diluted sodium hypochlorite as recommended
by the manufacturer has been followed before filtration of each fraction
to provide a baseline. Using the temperature dependent density of water
p(T), the mass of permeate (Am) within 30 s (At) can be converted into
the permeate flux J using equation Eq. (1), which is normalized to the
membrane surface (Myembrane)-

Peristaltic pump
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Before the filtration experiments, the membrane was conditioned by
filtering DI water at 100 mbar (TMP) for at least 30 min. The water-flux
of the clean membrane (Jw) was recorded for ten min allowing the
calculation of the clean membrane resistance Ry, according to Eq. (2).
The temperature-dependent viscosity of the permeate u(T) was applied.
[19]

T™MP

Rm =
Jwou(T)

(2

The filtration of particle-loaded suspensions leads to an increase in the
filtration resistance, due to the fouling effects. The total filtration
resistance Ry, to be overcome by the permeate, can be calculated with
Darcy’s Law (Eq. (3)) [19,20].

T™MP

J=—"-+— 3
R,,,,'/l(T) ( )

The total filtration resistance Ry is defined according to the resistance-
in-series-model as the sum of Ry, (resistance of the clean membrane) and
Rfouling (the resistance caused by fouling effects), as indicated in Eq. (4).
Rfouling is the combined result of the reversible (Rreversible) and irre-
versible fouling resistance (Rirreversible)- Irreversible fouling is defined as
fouling that cannot be removed by backflushing between individual
filtration cycles, whereas reversible fouling can be removed by back-
washing (Fig. S1) [21,22].

Riot = Ry + Rpputing = R + Rieversivie + Rirreversivie (C))

The backwash efficiency (BWE) is calculated, according to Eq. (5). J,
and J,; are the permeate fluxes after (n-1) and n backwashes, respec-
tively. [23]

Jn
Jn—l

BWE =

)

The BWE between cycle (n-1)-n stands for the BWE between cycle
number n and (n-1), respectively.

2.3. Biomass analysis

Coupled N and P were removed from AnMBR effluent at day 8 (end of
stage 1) but N was not completely removed in the following stages.
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Fig. 1. Experimental setup of the ultrafiltration plant Mini-Harvester.
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Fig. 2. Preparation of different fractions of microalgal suspension. Fraction 1 (F1): original microalgal suspension; Fraction 2 (F2): Supernatant after twice
centrifugation (bacteria-free); Fraction 3 (F3): microalgal and bacterial resuspension in DI water; Fraction 4 (F4): microalgal and bacterial resuspension in fresh

AnMBR effluent; Fraction 5 (F5): fresh AnMBR effluent.

Hence biomass at day 8 and 16 were biochemically characterized as the
representative biomass collected under the two different conditions.

2.3.1. Analysis of the macromolecular composition

Total lipids, including neutral lipid, polar lipids and pigments, were
extracted with a mixture of dichloromethane and methanol at a ratio of
1:1. Fatty acid methyl esters were subsequently prepared with our pre-
vious methods where the details of sample preparation and GC program
were introduced [24]. A protein factor of 4.44 was applied to calculate
the protein content based on the N content from the elemental analysis
(Section 2.3.2) [25]. Total carbohydrate content was detected photo-
metrically at 625 nm using Anthron reagent after sulfuric acid cell
digestion and extraction using ethanol (external standard curve using D-
glucose). All analysis was carried out in biological triplicates.

2.3.2. Major, minor and trace element compositions

Major elements, including C, N, S and H, were analyzed by an
element analyzer (Vario Micro Cube, Elementar, Germany; reference
measurement: sulfanilamid) using 2-4 mg dry biomass. Algal biomass,
harvested by the Mini-Harvester (Section 2.2.1), was used for minor and
trace metal analysis. The lyophilized samples were dried at 60 °C for at
least 12 h before an aliquot of 50-250 mg was weighed into acid-
cleaned PTFE open beakers and digested with 25 mL concentrated
HNOj3 at 70-90 °C for two hours on a hot plate. The solutions were
evaporated to incipient dryness and refilled with concentrated HCI twice
and then filled up with 0.5 M HNOjs. All reagents were of suprapure
grade (Merck, Germany) and DI water (18.2 MQ-m) was used for dilu-
tion of the concentrated acids. All sample solutions were filtered through
0.2 pm membrane cellulose acetate filters with acid-cleaned syringes.
The sample solutions were further diluted with 0.5 M HNOj3; and
measured with a Perkin Elmer NexION 350x ICP-MS coupled to an
Elemental Scientific APEX system as well as with a Spectro Ciros Vision
ICP-OES. For quality control, the certified reference standard BCR-670
was processed and analysed along with the algae samples. For details
on the digestion method, quality control, use of internal standardization
and instrument settings the reader is referred to [26].

The theoretical nutrient (eg x) content of the biomass was calculated

according to Eq. (6), using the starting (cstrt) and end concentrations
(cgnq) of the nutrient (E) and biomass (X) in g~L'1 of a considered time
interval.

_ CEstart — CEend (6)

€gx =
CX,end — CX.start

3. Results and discussion
3.1. Growth and nutrients recovery

As shown in Fig. 3a, both selected species acclimated very well to the
AnMBR effluent and grew linearly without a lag phase in the N-rich
effluent (147 mgN~L'1). The semi-continuous cultivation setup led to a
hydraulic retention time (HRT) of approximately eight days for all
stages. This relatively long HRT is a result of the high nutrient load in the
effluent. Other WW streams containing less nutrients (4.0-40.5 mgN-L’
tand 0.15-12.0 mgP-L'!) require shorter HRTs of 0.5-4 days [27]. Des-
modesmus and Coelastrella, although from different locations and envi-
ronment, exhibited very similar performance in biomass accumulation
and nutrients recovery. For both species, maximum biomass concen-
trations at the end of each stage ranged from 1.213 to 1.647 g-L'!, with
average biomass productivities of 0.162 (Desmodesmus) and 0.168 g-L’
Ld?! (Coelastrella), respectively. In a previous setup, biomass concen-
tration of Chlorella pyrenoidosa was maintained at approximately 0.78
gL, due to a relatively lower nutrient concentration in the influent
[28]. The high biomass concentration due to the richness of nutrients in
this study can be a challenge for filtration. The maximum biomass
concentration, before exchange of algal suspension with AnMBR effluent
at day 12 and 16 (stage 2 and 3) decreased, compared to day 8. In
contrast, the maximum biomass concentration grown with higher TP
concentration at days 20 and 24 (stage 4 and 5) increased compared to
day 16. The mean growth rate and biomass productivity in Table 1
suggest that both species showed the highest growth rate at stage 0, as a
low culture concentration allowed a better light penetration. The mean
growth rate and biomass productivity of both species showed a
descending trend from stage 1 to 3 but an ascending trend from stage 3



S. Wang et al.

Separation and Purification Technology 289 (2022) 120744

—5— Desmodesmus ¢y —o&— Desmodesmus Cyyn

Coelastrella cy —o— Coelastrella ¢y, N

Fig. 3. Growth Kkinetics, residual nutrient

—A— Desmodesmus ¢
b concentration (a) as well as specific uptake

—A— Coelastrella cpp

rates and cellular quotas (b). The whole

12+ 175 - ‘ cultivation period included six stages each of
i Stage 1 + Stage 2 Stage3 : Stage 4 Stage 5 which last four days individually. A‘ddltlonal
=150 B : : 1.6 ~ phosphorus  was supplemented into the
o 104 — } 1 AnMBR effluent to change N:P ratio from 20:1
- ] %D 125 iy 7 50 at stage 0-3 to 15:1 at stage 4 and 5. Results
%D 8 - et ETE i 12 g are displayed as mean + SD (n = 3). Values in
: | .5 / | t 'S Fig. 3b are calculated from a linear approxi-
= § 100 - | ) 4 ; e ?é mation of biomass and an exponential
< 6 - g +* - ! o~ 0.8 ©  approximation of nitrogen concentration.
i -
g 1 g 75 "® §  Phosphate uptake was too fast to be detected
2 4 4 S O over time. Estimated values for the specific
3 | z 50 & uptake rate are based on a time of 0.5 h for
& Iﬂ - 0.4 % complete uptake. Nitrogen quotas are direct
29 Z 9 M  measurements.
0 - 0 T 4 T T T 00
0 2 4 6 § 10 12 14 16 18 20 22 24
a
‘7A7rN x N
0.10T—
Stage 0 Stage 1  Stage2 Stage3 Stage4 Stage5
0.087 |
. \ A
o \ A A ‘
©0.067 || \ | A
x ] ‘\ ‘ \\
A
. \
= 0.04 \ \
= ‘ \
| \ B
O \
0.027 - H] T T \\
] / :\A A | a ‘ ‘\ 4 A
A A 4
0.00 — 7T T 1 1 1 T T *1 T T T T
0O 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
Cultivation time (d) b
Table 1
Biomass productivity, specific growth rate and nutrients removal efficiency.
0 1 2 3 4 5
Desmodesmus Mean specific growth rate (1-d™) 0.35 + 0.01 0.16 £+ 0.02 0.14 + 0.00 0.14 + 0.02 0.17 + 0.01 0.20 £+ 0.01
Biomass productivity 0.16 £ 0.01 0.18 £ 0.02 0.15 £ 0.01 0.13 £+ 0.02 0.16 + 0.02 0.19 £ 0.01
(gL' dh
Average NH,"-N removal rate 25.68 + 1.49 10.31 +£1.11 16.27 + 1.59 14.75 + 1.51 16.07 + 0.43 16.28 + 0.74
(mgL*d"
Percentage of NH,4"-N reduction (%) 69.80 + 5.09 93.50 + 7.79 85.74 + 5.97 74.10 + 3.99 75.65 + 2.28 78.42 + 2.03
Coelastrella Mean specific growth rate 0.32 + 0.02 0.16 + 0.01 0.14 + 0.01 0.16 + 0.01 0.18 + 0.01 0.19 + 0.00
Biomass productivity 0.16 + 0.01 0.19 £+ 0.02 0.15+0.01 0.15+0.01 0.17 +£ 0.01 0.19 £ 0.01
(gL' dh
Average NH,"-N removal rate 25.15 + 1.54 8.33 £ 0.60 14.95 + 0.52 14.33 +1.28 16.18 + 0.09 15.96 + 1.00
(mg L' d™)
Percentage of NH,4"-N reduction (%) 68.29 + 2.97 71.47 + 0.89 75.60 + 1.84 69.81 + 4.28 73.51 + 1.06 76.19 + 2.79

Results are displayed as mean =+ SD (n = 3).

to 5. The mean growth rate and biomass productivity at stage 5 were
significantly higher than at stage 3 (p < 0.05), due to the higher TP
concentration. The change in N:P ratio from 20:1 (147mgN-L?,
7.4 mgP-L') to approximately 15:1 (147mgN-L}, 10 mgP-L')) in the
AnMBR effluent had a positive impact on biomass accumulation, as re-
ported in other studies [29,30].

The lowest NH4-N residual concentration after treatment occurred

at stage 1 for both species. Approximately 70% NH,4"-N was removed at
stage 0, which led to the highest NH,4"-N uptake rate (25.68 and 25.15
mgN-L.d"! for Desmodesmus and Coelastrella, respectively) at this stage.
Moreover, the NH4"-N removal rate and NH4"-N reduction percentage
at stage 4 and 5 were not significantly higher than stage 3 for both
species (p > 0.05) (Table 1) despite the higher P concentration. In order
to better understand the kinetic effects, specific uptake rates and cellular
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quotas of the nutrients N and P are calculated and shown in Fig. 3b. The
specific NH4'-N uptake rate followed the decreasing specific growth rate
with varying light availability (high for low biomass and low for high
biomass concentrations) between 0.01 and 0.1 geg~*+h™*. These values
reflect the demand of the cells to keep a relatively constant nitrogen
quota of about 0.075 g-g~'. Towards the end of the stages, the nitrogen
uptake rate decreases with decreasing ammonium concentrations. This
should not be misunderstood as a kinetic effect. In many other cultiva-
tions green algae have been shown to easily meet their demand at
concentrations below cyp4;.ny < 1 mgsLL. Rather N uptake is connected
to the P uptake. The specific phosphate uptake rate rpps4 (0.011 and
0.016 geg~'+h™1) has been estimated from the data in Fig. 3b. This is in
the same order of magnitude as observed by Ruiz-Martinez [31] for
Scenedesmus (7 mgP-g_l-h_l). It is much higher than needed for even
high specific growth rates to maintain the necessary phosphate quota
(of ~ 2gP+g™1). Based on this, polyphosphate accumulation (luxury
uptake) above the level of current cell requirement is assumed [32] in
the first half of each stage. High values for the P-quota are between 1.5
and 2.5 gP-g 1. The low P quotas according to the low values of active
biomass are 0.005 to 0.007 gP-g ™! in the experiments at the end of the
respective stages. As the initial N:P availability in the medium is higher
than the Redfield ratio [33] approved by [34] with 15 molN-molP’l,
phosphate limitation is assumed at the end of each phase. A low phos-
phate quota at the end of a respective stage corresponds to the reduction
of the specific nitrogen uptake rate. Low phosphate content indicates
that the cells cannot divide any more. As they also cannot store nitrogen,
the nitrogen uptake is reduced, which is reflected by the continuous
reduction of the specific nitrogen uptake rate. The further increase of
biomass occurs due to starch accumulation. During medium exchange
between two phases, nitrogen is discarded but not phosphate, leading to
a preferable ratio inside the cells. A complete removal of N and P seems
to be only possible if the N:P ratio is lower than the Redfield ratio to
make use of the polyphosphate storage and avoid coupled phosphate
and nitrogen limitation. A detailed analysis of stoichiometric coupling is
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given by Beuckels [10]. Relatively higher TP concentrations in the WW
can be handled by the cells via P accumulation leading to an even higher
value as fertilizer.

The requirements for discharge from urban WW plant in Europe are
10-15 mgN-Land 1-2 mgP-L™}, or a minimum reduction percentage of
70-80% for N and 80% for P, respectively (Council Directive 91/271/
EEC concerning urban waste-water treatment and Commission Directive
98/15/EC). At the end of stage 1, all these requirements were met by
both species but only the minimum percentage of reduction can be met
in the following stages. Therefore, a balanced nutrients composition,
especially N:P ratio, is important for a satisfactory performance.
Furthermore, recycling of the biomass from the harvesting device back
into the PBRs may be another solution to deal with the insufficient
treatment.

As post-treated effluent at day 8 was the most representative in real
WW treatment process, cultivation was repeated to day 8 to obtain
enough suspension for filtration (section 3.2) and valorization (section
3.3) experiments.

3.2. Filtration of individual fractions of microalgal suspension

As mentioned in section 2.2.3, different types of fouling can develop
during filtration of particle-loaded suspensions. Typically, a microalgal
suspension contains algal cells, symbiotic bacteria, cell debris as well as
EOM (Fig. 4). Small molecules, like EOM, tend to penetrate the mem-
brane pores (pore constriction) and form gel layers on the membrane
surface. Algal cells usually build up a filter cake on the membrane that
can be removed by physical cleaning such as backflushing or aeration.
Fouling that can be eliminated by backflushing is defined as reversible.
In contrast, backflushing cannot remove all EOM settled inside the
membrane pores leading to an irreversible fouling resistance (Rirrever-
sible) and thus contributes to both reversible and irreversible fouling.
[18,22]

ey 3
® e
- @ y
Clean membrane . . . . .

Long-term filtration

b ; &
Fouled membrane ' . ' ‘ .
:3

Cake layer

Gel layer

Pore constriction

Reversible & irreversible fouling

Physical cleaning
(e.g. backflushing)

membrane

Irreversible fouling

Physically cleaned .> ' ' ' .

O Algae cell
%7 EOM

Fig. 4. Mechanisms of membrane fouling caused by microalgae cells and EOM.
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3.2.1. Fractioned filtration of algal suspension — Differences between the
individual fractions

Determination of the clean membrane resistance (Ry,), before
filtration of the fractionated algal suspension, provided a baseline for
each filtration (Fig. S2). In line with our results, the filtration of a
particle-loaded suspension above critical conditions caused a flux
decline, when applying a constant transmembrane pressure to ultrafil-
tration membranes [35] (Fig. 5a and Fig. S3). The typical flux-time
curve is comprised of three following phases [18,36], as indicated in
Fig. 5a for Coelastrella and Fig. S3 for Desmodesmus, respectively. After a
severe and rapid flux decline (phase 1), naturally caused by inner pore
blocking of cell fragments and/or extracellular particles, a long gradual
flux decrease occurs at phase 2. During phase 2, the formation of a cake
layer has a dominant role in the flux decline, due to the accumulation of
cells and cell fragments on the membrane surface. Further pore-blocking
effects are thereby reduced, leading to the third phase, a pseudo-steady-
state flux [36]. The cake layer creates an additional layer of resistance
on the membrane surface (Rreversible)- The thickness of this layer grows
over time and further increases the filtration resistance. When reaching
the equilibrium cake thickness, the permeate flux remains quasi-
constant (occurred for original suspension (F1) and resuspension
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(F3)). If no steady-state flux could be reached (occurred for supernatant
(F2) of both species), the growth of the cake layer might not have been
finished yet [36]. A lower, sub-critical pressure should be applied in
large-scale application, as all components of the algal suspension
contribute to membrane fouling and thereby cause a decrease in flux.

For both microalgae species, the filtration of the original suspension
(F1), as expected, led to the highest flux reduction to 15-18% of the
initial flux (Jo) for each cycle (Fig. 5a and Fig. S3). The flux reduction by
F3 was significantly lower (~27-33% of Jp) for F1. This can be
explained by the absence of EOM in F3, as EOM has been identified as a
major foulant. A cake formed on the membrane surface can lead to an
augmented but constant filtration resistance [23]. Both F1 and F3
showed a quasi-steady-state flux at phase 3, which was more distinctive
for Coelastrella than Desmodesmus (Fig. 5a and Fig. S3). The filtration
data indicated that the equilibrium cake thickness was reached within a
short time (~5 min), as a stable permeate flux was visible for F1 and F3.
Different from previous studies, F2 led to a higher flux reduction than F3
[19,23]. F5 was set as a control to evaluate the impact of ANMBR
effluent on membrane fouling. A flux reduction to ~ 25-30% of J, was
detected in the filtration of F5, almost as high as F2 for both species
(Fig. S4). Thus, it can be inferred that the effluent used for algae culti-
vation contributed substantially to the fouling effect, which is discussed
with more details in section 3.2.3. F2 led to the most severe flux
reduction than the other fractions, as it contains EOM and the AnMBR
effluent as culture medium for algae.

To further examine the fouling behavior of the different fractions, the
fouling resistance Reouling Was determined (Fig. 5b). Reouling is the sum of
the reversible (Ryeversible) and irreversible (Rirreversible) fouling resistance
(Eq.4). Furthermore, the qutoa of Rjyeversible in Rfouling Was evaluated
(Fig. 5¢) to estimate the irreversibility of the fouling caused by a specific
fraction (high quota means strong irreversible share). Corresponding to
the severe flux reduction of F1, the filtration resistance of F1 occurred
between the cycles was higher than its fractions (Fig. 5b), due to the
cumulative effect of algal cells, cell debris, EOM (by algae) and organic
substances (TOC from AnMBR effluent). For F1 and F3, irreversible
fouling decreased gradually to its minimum (Fig. 6¢), probably caused
by the formation of an equilibrium between the formation of the cake
layer on the membrane surface by the microalgae cells and its dissolu-
tion [36]. F3 showed the lowest Reouling as well as Rirreversible, due to the
absence of EOM in this fraction. EOM has been identified as a major
foulant [37] because of strong static interactions with the membrane
and slow back transportation into the bulk solution [19], which agrees
with our results. Small molecules like EOM, together with cell frag-
ments, can cause inner pore blocking and thereby create an irreversible
fouling resistance. Nevertheless, the Rireversible /Rfouling during the
filtration of F1 was similar to that of F3 in cycle 1-2 but lower than F3 in
cycles 2-3 to 5-6. This suggested the irreversibility of fouling (mostly
caused by EOM) was reduced, probably due to the formation of a dense
filter cake formed by high cell concentration as well as interactions
between cells and EOM,