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1 Kurzzusammenfassung: Beschreibung des Vorhabens und der
modularen Bioraffinerie

Das Projektvorhaben SmartBioH2-BW zielte auf die Integration einer Bioraffinerie in eine
bestehende Industrieumgebung der Evonik Operations GmbH in Rheinfelden unter Nutzung
von dort anfallenden industriellen Abwasser- und Reststoffstromen ab. Die in diesem Projekt
aufgebaute Bioraffinerie basiert auf zwei Verfahren der biotechnologischen Wasser-
stofferzeugung, die miteinander verknlpft wurden: der sogenannten Dunkel-Photosynthese,
die unter Verwendung von Purpurbakterien in einem geschlossenen Bioreaktor stattfand, und
einer Mikroalgenanlage, die in einem belichteten Photobioreaktor umgesetzt wurde. Da
bei der Dunkelfermentation neben Wasserstoff (Hz2) und weiteren Produktoptionen, wie
beispielsweise Carotinoiden, auch Kohlenstoffdioxid (CO.) als Nebenprodukt entsteht, sollte
dieses der Algenproduktion zugefiihrt werden. Dort wurde es in der Algenbiomasse gebunden
unter Freisetzung von weiterem Wasserstoff oder sonstigen Produkten, wie Proteinen oder
Lutein. Der Aufbau der Algenbiomasse diente also zur Bindung des CO,, der Steigerung
der H,- Ausbeute und zur Erweiterung der Produktpalette der Bioraffinerie.

o, i Bio-H, \

Spulwasser Purpur-

Ethanol bakterien _ _
Ammonium- Mikro- Starke
chlorid algen

>'|Carotinoide|

Abbildung 1: Ubersicht der Substrat- und Produktstrome innerhalb des Bioraffineriekonzepts des Projekts
SmartBioH2.

Die aufgebaute Bioraffinerie wurde Gber den gesamten Planungs- und Entwicklungsprozess
hinweg nach 6kologischen und, 6konomischen Kriterien analysiert und optimiert. Dazu wurde
eine auf weitere ,Biofabriken“ Ubertragbare, ganzheitliche Bewertungssystematik entwi-
ckelt, mit der die relevanten Umweltauswirkungen und 6konomische Zusammenhange
erfasst werden koénnen. Eine in diesem Zusammenhang entwickelte software-basierte
Energie- und Materialflussmodellierung sowie damit verkniipfte Okobilanzierungen dienten
als Simulationsplattform flr die Berechnung und Visualisierung dieser Auswirkungen und
Analyse der komplexen Wirkzusammenhange. Mittels Simulationen verschiedener
Nutzungsszenarien wurde darUber hinaus der Entwicklungs- und Innovationsprozess der
aufgebauten und weiterer Bioraffinerien unterstiitzt. Uber gezielte Variationen von Prozess-
parametern und einer systematischen Auswertung der jeweiligen Bewertungsergebnisse
konnten vielversprechende Entwicklungsansatze fur die Bioraffinerie abgeleitet und in Form
einer Innovation Roadmap erarbeitet werden.

Mit dem kombinierten Bioraffinerie-Konzept sollte eine moglichst emissionsarme und effi-
ziente Nutzung der Abwasser- und Reststoffstrome am Evonik Standort Rheinfelden
ermoglicht werden, die neben dem Zukunftsenergietrager Wasserstoff unterschiedliche
weitere Produktoptionen und damit ein flexibles Wertschépfungsangebot erméglicht.



2 Motivation des Vorhabens und eigene Erwartungen - Beitrag des
Vorhabens zur Umsetzung der Landesstrategie Nachhaltige
Biookonomie

Unser Vorhaben ,SmartBioH2-BW*“ leistete einen wesentlichen Beitrag zur Erreichung
einiger globaler Ziele fur eine nachhaltige Entwicklung, wie einem respektvollen Umgang mit
der Umwelt, dem Management naturlicher Ressourcen (SDG Ziel 15) und einer nach-
haltigen Produktion und dem Konsum (SDG Ziel 12). Die nachfolgende Tabelle stellt
inhaltliche Schwerpunkte der ,Landesstrategie Nachhaltige Biotkonomie “ des Landes
Baden-Wirttemberg, der Bekanntmachung ,Bio-Ab-Cycling® und Zielen des Projekts
~omartBioH2“ gegenilber, die in Bezug zu den inhaltlichen Themen stehen.

Tabelle 1: Ubersicht der Schwerpunkte der Landesstrategie nachhaltige Biodkonomie und wie das Projekt
SmartBioH2 hierzu beitragen kann.

Ziele der SmartBioH2-Bioraffinerie

Nutzung von ethanolhaltigen Abwassern und
Nebenstoffstromen der Evonik

Erstmaliger Aufbau einer Bioraffinerie mit der
Verwertung von ethanolhaltigen Abwassern,
der Herstellung von Biowasserstoff, der Fi-
xierung des dabei entstehenden CO; und
der Gewinnung von Nebenprodukten
(Starke, PHA, Carotenoide)

In dem Projekt wurde die biotechnologische
Wasserstoffherstellung aus Alkoholen mit
Purpurbakterien innerhalb des Verfahrens
der mikroaeroben Dunkelfermentation im
Bioreaktor gekoppelt mit einer Anlage zur
photosynthetischen Kultivierung von Algen,
bei der das bei der Wasserstoffherstellung
als Nebenprodukt produzierte CO, in Form
von Biomasse gebunden werden kann.

Wir fihren organische Reststoffe & Abfélle
einer neuen Wertschoépfungskette zu um ho-
herwertige Produkte herzustellen

Wir leisten einen Beitrag Verfahren zu entwi-
ckeln, in denen fossile Ressourcen geschont
werden und Wasserstoff nachhaltig und kli-
maneutral hergestellt werden kann

Schwerpunkte der Bekanntmachung
Verwendung von Abfallen

Aufbau von Bioraffinerien

Mindestens zwei verschiedene Tech-
nologien kombinieren und mindestens zwei
Produkte/Sekundarrohstoffe gewinnen

Nachhaltigkeitsziele, Ziel 1 der Landesstra-
tegie BW

Klimaschutz, Ziel 2 der Landesstrategie des
Landes Baden-Wirttemberg

Transformation zu einer nachhaltigen Wirt-
schaftsform und Starkung der landlichen
Raume durch innovative biodkonomische
Lésungsansatze (Ziel 3 und 4 der Lan-
desstrategie

Die hier aufgebaute Anlage ist einer der ers-
ten im industriellen Umfeld, welche direkt
aus Abwassern der Chemieindustrie lokal in
Deutschland Biowasserstoff herstellt




3 Beschreibung des Themas und Stand der Technik
3.1 Problemstellung

Um ein zukunftsfahiges Wirtschaftssystem zu entwickeln, ist es entscheidend, die Abhangig-
keit von fossilen Rohstoffen sowohl in der Energieerzeugung als auch in der stofflichen Wert-
schopfung zu verringern. Dies erfordert nicht nur den Ausbau erneuerbarer Energien im
Stromsektor, sondern auch die Schaffung nachhaltiger Kreislaufe flir chemische Energietrager
und Grundstoffe. Im Energiebereich sollten diese Kreislaufe insbesondere in Anwendungsbe-
reichen etabliert werden, die schwer zu elektrifizieren sind, wie etwa im Schiffs- und Schwer-
lastverkehr oder bei der Bereitstellung von Warme flr Hochtemperaturprozesse in der Indust-
rie. Biosynthetisch erzeugte Energietrager, wie Biowasserstoff, bieten skalierbare und flexibel
einsetzbare Lésungen zur SchlieRung biodkonomischer Stoffkreislaufe. Wasserstoff kann so-
wohl direkt als emissionsfreier Energietrager als auch indirekt als Reduktionsmittel zur Her-
stellung einer breiten Produktpalette genutzt werden, um bio6konomische Stoffkreislaufe auf
Kohlenstoffbasis zu etablieren. Solche Kreislaufe sollten in Sektoren implementiert werden,
die bislang von fossilen Rohstoffen gepragt sind, wie der Kunststoff- und Chemieindustrie. Hier
kann Wasserstoff als Ausgangsstoff fir die Produktion von stickstoffhaltigem Dinger, Salz-
saure, Methanol, Anilin, Olefinen und anderen Produkten dienen und/oder durch die Reduktion
von CO; kohlenwasserstoffbasierte Kreislaufe schlief3en.

Da biogene Abfallstoffe Uberwiegend dezentral anfallen, sollten auch die darauf basierenden
Bioraffineriekonzepte dezentral umgesetzt werden. Industrieumgebungen bieten oft ideale Be-
dingungen, da dort Reststoffstrome konstant und in groRen Mengen an einem Ort anfallen
kénnen. Fur die Realisierung solcher dezentralen Prozesse mithilfe biotechnologischer Metho-
den sind hochflexible Bioreaktoren erforderlich, die als Smart Bioenergy Devices (SBED) be-
zeichnet werden. Diese sollten durch robuste und effiziente Mess-, Steuerungs- und Rege-
lungskonzepte gestaltet und in bestehende Prozessketten und -kreislaufe integriert werden.
Die Mikrobiologie tragt zur Bereitstellung alternativer Synthesewege bei, indem sie enzyma-
tisch katalysierte Stoffumwandlungen ermdglicht, die eine hdhere Energieeffizienz bieten, da
sie hohe Drucke oder Temperaturen vermeiden. Mit solchen biodkonomischen Losungen kon-
nen aus organischen Rest- und Abfallstoffen nicht nur energetische Verwertungen, sondern
auch stoffliche Nutzungen durch SBED realisiert werden.

Dieses Projekt wurde bei der Evonik Operations GmbH durchgefuhrt, wo Wasserstoff (H.) ein
wichtiger Rohstoff flir die Produktion ist und in verschiedenen Bereichen eingesetzt wird. Hier
dient H2 nahezu ausschlief3lich als Rohstoff und nicht als Brennstoff. Ein méglicher Anwen-
dungsbereich ist die Herstellung von Wasserstoffperoxid, das als Bleichmittel in der Zellstoff-
und Papierproduktion sowie als Desinfektionsmittel in der Lebensmittelindustrie, der Elektro-
nikindustrie und der Medizintechnik verwendet wird. Dartber hinaus arbeitet Evonik auch mit
CO, als Rohstoff. Evonik brachte seine Expertise im Bereich der Gasfermentation in das Pro-
jekt ein, sodass das anfallende CO; in héherwertige Produkte umgewandelt werden kénnte.
Die aus der CO2-Umwandlung resultierenden Folgeprodukte kénnten direkt am Standort als
Rohstoffe fir eine Vielzahl von Produktionsprozessen genutzt werden, beispielsweise zur Her-
stellung von SiO2, Silanen oder H20O,. Ein weiteres Folgeprodukt aus CO ist Algenbiomasse,
die sowohl Lutein/Pigmente als auch Proteine enthalt. Diese Komponenten kdnnten in Futter-
mitteln verwendet werden, wahrend die Proteine nach Hydrolyse auch in Fermentationen ein-
gesetzt werden kénnen, um komplexe Medienbestandteile wie Hefeextrakt zu ersetzen.

3.2 Stand der Forschung und Ansatz des Vorhabens

3.2.1 Biotechnologische Wasserstoffherstellung

Die Wasserstoffherstellung mittels Biotechnologie Iasst sich in zwei Bereiche unterteilen, wel-
che ihrerseits weitere Unterteilungen haben: Die photosynthetische Herstellung von Wasser-
stoff durch Algen, sowie die fermentative durch Bakterien. Die Photosynthese lasst sich in
direkte und indirekte Photolyse unterteilen, die Fermentation in Photofermentation und Dun-
kelfermentation. Bei der anaeroben Photofemention, wird Licht von den Bakterien ahnlich wie
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bei der Photosynthese absorbiert. Die Lichtenergie wird von den Bakterien genutzt, um Stick-
stoff aus der Luft zu binden, wobei Wasserstoff als Nebenprodukt entsteht. Die Photofermen-
tation Iasst sich anhand folgender Formel darstellen:
+ ) Nitr ogenas e 0 A
N,+8H +8e +16 ATP ———— 2 NH;+H, +16 ADP+16 P; AG =+ 274 kd mol 1

Die fur die Reaktion bendtigte Energie kann das Bakterium normalerweise nur durch Licht als
Energiequelle bereitstellen, woraus ein hoher Energiebedarf, so wie eine grolte Reaktorober-
flache notwendig wird. Als Schllisselenzym fungiert die Nitrogenase, ein sauerstofflabiles En-
zym, welches nur bei einem hohen Energiezustand der Zelle, sowie Stickstoffmangel aktiv ist.

Bei der anaeroben Dunkelfermentation werden Zucker metabolisiert und Gberschissige Re-
duktionsaquivalente in Form von Wasserstoff freigesetzt. Dabei entsteht innerhalb des
Pyruvat-Formiat-Lyase Stoffwechselwegs Essigsaure als Nebenprodukt, die Reaktionsglei-
chung ist dabei nachfolgend dargestellt:

C6H1206 +2 H20 F—ﬁ 2 CH3COOH +2 C02 +4 H2 AGO =-206 kJ mol'1 2
Die Reaktion dient dabei dem Bakterium als Weg um Elektronen abzugeben und Reduktions-
aquivalente zu regenerieren. Dies ist notwendig um die Verstoffwechslung von Zuckern, die
Glykolyse, aufrecht zu erhalten. Schlisselenzym ist die ebenfalls sauerstofflabile Formiathyd-
rogenlyase, welche Ameisensaure, die zuvor aus Pyruvat gewonnen wurde, zu Wasserstoff
und Kohlenstoffdioxid umsetzt.

Beide Prozesse wurden bereits seit Jahrzehnten erforscht und optimiert, dennoch befindet
sich das Verfahren der biotechnologischen Wasserstoffherstellung weiterhin in einem techno-
logischen Reifegrad, in dem die Forschung in einem Labormaflstab weiterhin dominiert. Eine
Umsetzung in einem industriellen Umfeld ist bisher noch kaum bis gar nicht erfolgt, Grund ist
nach wie vor eine mangelnde Effizienz des Verfahrens und einen zu hohen Produktpreis. Aus
diesem Grund wurde in diesem Projekt ein neues Verfahren untersucht, was eine neue Per-
spektive mit Potenzial zu den bisher untersuchten Verfahren darstellen sollte und erstmals in
einen industriellen Prozess integriert und skaliert werden sollte, die mikroaerobe Dunkelpho-
tosynthese. Dieses neue Konzept wurde erstmal fur das purpurfarbene Nicht-Schwefel-Bak-
terien (PNSB) Rhodospirillum rubrum entdeckt und in letzter Zeit vermehrt untersucht, eine
Kombination aus beiden Stoffwechselwegen unter mikroaeroben Bedingungen zur biotech-
nologischen Wasserstoffherstellung war der Zielprozess innerhalb dieses Projekts. Der
mikroaerobe Zustand wird als Zwischenzustand zwischen aerober Atmung und anaerober
Fermentation bei niedrigen Konzentrationen an geléstem Sauerstoff definiert, in dem eine
Kombination aus oxidativen und reduktiven Stoffwechselwegen auftritt. Unter diesen
Bedingungen kann die Bildung von photosynthetischen Membranen aufgrund eines
aullergewohnlichen reduzierten Zustands beobachtet werden, die sonst nur unter
photofermentativen Bedingungen auftreten. Unter mikroaeroben, dunklen Bedingungen kann
Wasserstoff nicht nur durch die Fermentation von Zuckern durch Uberreduktion von
Bakterien, sondern auch durch die Enzyme der Photofermentation erzeugt werden.® Der
Prozess profitiert von einer héheren theoretischen Ausbeute, der Verwendung einer Vielzahl
von Substraten und der Fermentation in einfachen Bioreaktoren. Der Prozess zeichnet sich
durch die Vermeidung hoher Dricke und Temperaturen sowie eine hohe Energieeffizienz
aus.* Die Vorversuche zur "Dunkel-Photosynthese", die vom Projektpartner IBBS im 500 mL
Labormalstab durchgefihrt wurden, ergaben hochgerechnet eine Wasserstoffausbeute von
0,8 mol Hz pro 100 Liter Kultur. Durch die Verwendung eines modifizierten Mediums kann
die Aktivitat der Nitrogenase so gesteigert werden, dass eine vierfache Ausbeute mdglich ist.
Zudem ermdglichte das High-Cell-Density Fed-Batch Verfahren eine deutliche Steigerung
derZelldichtewaszu-einerzusatzlichen Steigerung der Ausbeute fihrte. Die
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biotechnology. Trends Biotechnol. 2023;41(1):106-19.
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Lichtunabhangigkeit erlaubte eine Skalierung auf nahezu beliebige Anlagengréfien. Des
Weiteren zeigten die Labortests des IBBS, dass der R. rubrum in der Lage ist, bis zu 10%
(w/v) Ethanol, einen der Hauptbestandteile der bei Evonik anfallenden Abwéasser, in
Anwesenheit geeigneter Stickstoffquellen (in den Vorversuchen: Ammonium) zu verwerten.
Dies bildete die Grundlage fur das das Projekt SmartBioH2-BW. Dabei wurde ein Prozess
entwickelt, bei dem R. rubrum an das neue Substrat, ethanolhaltige Spuil- und
Waschwasser, adaptiert und auf sein Dunkelphotosyntheseverhalten untersucht wurde. Im
Anschluss wurde ein Hochzell-Dichteverfahren inklusive Wasserstoffproduktion etabliert und
der gesamte Prozess skaliert. AbschlieRend wurde ein Demonstrator in Industrieumgebung
aufgebaut und betrieben, bei dem Abwasser der Evonik Industries eingesetzt wurden.

3.2.2 CO:2-Fixierung durch Mikroalgen

Bei der Dunkelfermentation mit R. rubrum entstehen neben Wasserstoff (Hz) auch stéchiomet-
rische Mengen an Kohlendioxid (CO2). So wurden beispielsweise aus 1 kg (5,6 mol) Fructose
60 L (2,7 mol) H2 und 370 L (16,7 mol) CO2 (Verhaltnis 1:6) erzeugt. Um die CO2-Emissionen
zu reduzieren, sollte die Produktion von Mikroalgen mit der Wasserstoffproduktion gekoppelt
werden. Mikroalgen sind in der Lage, durch Photosynthese COg, Licht und anorganische Nahr-
stoffe wie Ammonium und Phosphat in Biomasse umzuwandeln. Im Rahmen des Projekts
wurde daher Ammoniumchlorid als Stickstoffquelle fur die Algenproduktion genutzt werden.

Das IGB verfugt tber mehr als 20 Jahre Erfahrung in der Kultivierung von Mikroalgen in Flach-
platten-Airlift-Reaktoren (FPA-Reaktoren) und hat das Ziel, Prozesse zu entwickeln, die viel-
faltige Einsatzmdglichkeiten flr Algenbiomasse bieten. Durch die Anpassung der Wachstums-
bedingungen in den Photobioreaktoren wurde die Produktion und die Akkumulation von Ziel-
inhaltsstoffen optimiert. Die Intensivierung der Prozesse durch den Einsatz von LED-Beleuch-
tung in den Algenkulturen fihrte zu einer erhéhten Produktivitat und zu héheren Produktge-
halten.

Einige Mikroalgen sind zusatzlich zum photoautotrophen Stoffwechselweg (Licht und COy) in
der Lage, organische Kohlenstoffquellen zu metabolisieren, was als mixotropher Stoffwechsel
bezeichnet wird. Fur mixotroph wachsende Mikroalgen kénnen durch den Zusatz von organi-
schen Kohlenstoffquellen die Wachstumsraten erhéht werden. Im Rahmen dieses Vorhabens
wurde Ethanol als Kohlenstoffquelle getestet, wobei der Algenstamm C. reinhardtii geeignet
ist, da er verschiedene niedermolekulare Kohlenstoffquellen wie Acetat nutzen kann. Zudem
kénnen Mikroalgen auch Wasserstoff produzieren. Die photobiologische Hz-Produktion wird in
direkte und indirekte Biophotolyse unterteilt. Bei der direkten Biophotolyse erzeugen photo-
synthetische Mikroorganismen (Grinalgen oder Cyanobakterien) H, aus Wasser, indem sie
Sonnenlicht unter anaeroben Bedingungen nutzen. Bei der indirekten Biophotolyse wird die
H.-Produktion von der hemmenden O.-Produktion der Photosynthese getrennt, wobei Starke
als Zwischenspeicher fir die Elektronen dient.

Wie bereits erwahnt, war die Wasserstoffausbeute bei dieser Methode geringer als bei der
Verwendung von R. rubrum. Das CO2, das bei der Fermentation mit R. rubrum anfallt, konnte
jedoch zur Produktion von starkereicher Algenbiomasse verwendet werden. Am Fraunhofer
IGB wurde ein photoautotropher Prozess (CO; und Licht) zur Starkeproduktion im FPA-Reak-
tor mit C. reinhardtii entwickelt. Ein Teil der Algenkultur konnte somit flr die Wasserstoffpro-
duktion eingesetzt werden. Die Algenbiomasse, die sowohl aus der CO,-Verwertung resultiert,
enthalt etwa 0,5 % Lutein und ca. 40 % Proteine, die zur zusatzlichen Wertschdpfung beitra-
gen.

3.2.3 Nachhaltigkeitsbewertung

Der Fokus des Projekts lag auf der biobkonomischen Nutzung von Abfallstrémen, die am
Standort Rheinfelden anfallen und bislang ungenutzt blieben. Besonders hervorzuheben ist
die grof’e Menge an Ethanol, die aus Waschwassern gewonnen werden kann. Dieses Ethanol
wurde von R. rubrum verwendet, um Biomasse aufzubauen und Wasserstoff (H2) sowie wei-
tere Produkte zu erzeugen. Das dabei entstehende Nebenprodukt CO, wurde durch Mikroal-
gen gebunden und konnte anschlieRend zur Erzeugung von zusatzlichem Hz und weiteren
Produkten aus der Algenbiomasse genutzt werden. Die Entwicklung dieser mikrobiellen Prozesse
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fordern somit die Nachhaltigkeit, indem sie Stoffkreislaufe schlieRen und Emissionen
reduzieren. Aus energetischer Perspektive sind diese Prozesse sehr effizient, da sie bei
niedrigen Dricken und Temperaturen ablaufen. Das Temperaturoptimum von R. rubrum
liegt beispielsweise bei 30°C, und flr das semi-aerobe Wachstum ist nur eine geringe
Ruhrgeschwindigkeit erforderlich, was den Prozess insgesamt energieeffizient gestaltete.
Zusatzlich zu den Prozessabwassern kénnen auch andere fructosehaltige Rest- und
Abfallstoffe als Substrate genutzt werden, die beispielsweise von benachbarten
Weinbaubetrieben bezogen werden kénnten.

3.2.4 Offentlichkeitsarbeit und Kommunikation

Die friihzeitige Einbindung und Information sowohl der breiten Offentlichkeit als auch der in-
teressierten Fachgemeinschaft wurde erfolgreich umgesetzt und hat sich als entscheidend
fur die Forderung der Biobkonomie und ihrer Losungsansatze erwiesen. Durch die friihzeitige
Einbindung dieser Gruppen wahrend des gesamten Projektverlaufs konnten wir eine breite
Akzeptanz sowohl in der Offentlichkeit als auch bei potenziellen Anwendern erreichen. Wir
haben Fachartikel und Pressemitteilungen erstellt und verdffentlicht, die den Fortschritt
des Projekts dokumentierten. Zudem haben wir Veranstaltungen organisiert und durch-
gefuhrt, darunter Workshops, Tagungen und Besichtigungen in einem teils partizipativen
Format. Diese Mallnahmen haben erheblich dazu beigetragen, das Wissen und Verstand-
nis der Offentlichkeit sowie des Fachpublikums fir diesen innovativen Lésungsansatz zu
erweitern. Dadurch haben wir eine wesentliche Voraussetzung fiir einen erfolgreichen Technologie-
transfer der Ergebnisse in die praktische Umsetzung nach Abschluss des Projekts geschaffen.

4 Durchfuhrung des Projekts

4.1 Aktualisierte Darstellung des zeitlichen und inhaltlichen Projektab-
laufs — Ziele und Meilensteine

Unsere technisch-wissenschaftlichen Ziele dieses Projekts wurden in den verschiedenen

Bereichen wie folgt definiert:

Bewertung der organischen Reststoffe und Abwasser
e Screening potenzieller Substrate (Rest- und Abwasserstréme) zur Biowasserstoffpro-

duktion wurden durchgefihrt, insbesondere am Standort Rheinfelden.

o Die Eignung der Substrate wurde experimentell geprift, wobei zuséatzliche Co-Substrate
(z.B. Fructose) eingesetzt werden, um die Wasserstoffausbeute zu optimieren.

¢ Nutzung verfligbarer Rest- und Abfallstréme (vor allem Ethanol) am Standort Rheinfel-
den der Evonik Operations GmbH und weiteren regionalen Stoffstromen.

Entwicklung einer spezifischen Bewertungssystematik

e Entwicklung einer Bewertungssystematik fir Verfahrenskombinationen am Standort
Rheinfelden unter Bertcksichtigung 6konomischer und dkologischer Kriterien.

o Definition von Systemgrenzen, Identifizierung relevanter Stoff- und Energiestréme so-
wie Erstellung von Input-/Output-Modellen fur Ausgangsstoffe und Prozessketten.

e Analyse der Okologischen und 6konomischen Auswirkungen der Prozessmodule zur
Ableitung eines Kriterienkatalogs.

e Erstellung einer Systematik zur Bewertung und Auswahl von Syntheserouten, unter-
stutzt durch simulationsgestiutzte Bewertungen und Durchfiihrung eines ,Critical Re-
view" Verfahrens zur Sicherstellung der Konsistenz mit internationalen Normen.

Erstellung eines Simulationsmodells zur techno-6kologischen und dkonomischen Bewertung

e Uberfilhrung der Bewertungssystematik in ein Simulationsmodell zur techno-6kologi-
schen und dkonomischen Bewertung von Prozessrouten und Geschaftsmodellen.

e Abbildung von Teilprozessen sowie Stoff- und Energiestrdomen in einem modularen
Prozessmodell, um Energie- und Materialstréme zu simulieren.

e Prozesssimulation mit der Software Aspen Plus, um eine systematische Prozessana-
lyse und Vergleich von Technologievarianten durchzufihren.

e Abbildung von Verfahrenskonzepten und die Entwicklung einer SmartBio-Toolbox, um
wirtschaftliche und 6kologische Kennzahlen benutzerfreundlich zu visualisieren und die
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Nutzung von Rest- und Abfallstromen in der Wasserstofferzeugung zu férdern.

Simulation fiir die Bewertung der Okologie und Okonomie

e Durchfiihrung von Simulationen zur 6kologischen und 6konomischen Bewertung ver-
schiedener Prozessoptionen fir das Bioraffinerie-Konzept am Standort Rheinfelden,
Identifikation von vielversprechenden Nutzungsszenarien.

o Externe Experten und das Projektteam fiihren Konsistenz- und Vollstandigkeitsprifun-
gen der Ergebnisse durch, um vielversprechende Nutzungsszenarien auszuwahlen,
die im Projektverlauf weiterverfolgt werden sollen.

e Ziel ist die Identifikation von Optimierungspotenzialen zur Steigerung der Nachhaltig-
keit durch Sensitivitats- und Szenarioanalysen, gefolgt von der Entwicklung einer Inno-
vation Roadmap zur gezielten Prozessentwicklung.

Ubertragung der Wasserstoffherstellung
e Genomscreening von R. rubrum auf Eignung fir Wachstum auf Reststoffstrdmen

e Ubertragung der bakteriellen Wasserstoffherstellung auf Abwassern im Labormalstab
e Etablierung eines Prozesses mit Zuflitterung zur Steigerung der Zelldichten
e Entwicklung einer Regelung des mikroaeroben Zustands zur Wasserstoffproduktion

¢ Untersuchung des Reststoffstroms Ammoniumchlorid der Evonik auf Eignung zur Kul-
tivierung der Mikroalge C. reinhardltii

¢ Ubertragung der Algenkultivierung in den Stack-Photobioreaktor

Aufbau der Demonstratoranlage in Rheinfelden bei Evonik
e Planung, Aufbau und Betrieb des Demonstrators in Rheinfelden bei der Evonik

e Nutzung von Abwassern zur Wasserstoffproduktion und CO»-Fixierung
¢ Kopplung der Anlagenteile bakterielle Wasserstoffproduktion und Algenreaktor

Offentlichkeitsarbeit und Kommunikation
Veroffentlichung von Pressemitteilungen und Fachartikeln zum Projektfortschritt




Unsere Meilensteine, bezogen auf die Arbeitspakete in Kapitel 5.1, sind wie folgt definiert: Die
Meilensteintabelle (siehe Tabelle 2) wurde auf eine Laufzeit von 36 Monaten angepasst.

Tabelle 2: Ubersicht der Meilensteine, Inhalte und des Erfiillungszeitraums.

Meilenstein Titel Monat

M1 Geeignete Reststoffstrome 24
wurden identifiziert

M2 Bewertungssystematik wurde 32
entwickelt und durch Critical
Review Board gepruft

M3 Simulationsmodell zur Analyse 10
und Bewertung des Bioraffi-
nerie-Konzepts wurde erstellt

M4 Technologie-Roadmap wurde 36
finalisiert und Simulationsmo-
dell validiert
M5 Erfolgreiche Nutzung von 20

Reststoffen und Waschwas-
sern am Standort Rheinfel-
den zur Kultivierung von
R. rubrum

M6 R. rubrum Stamme fUr opti- 32
mierte Hz- und CO2- Produk-
tion, die an das fiir den
Standort Rheinfelden entwi-
ckelte Ndhrmedium ange-
passt sind, sind vorhanden

M7 Erfolgreiche Kopplung des R. 36

rubrum Wachstums mit pho-

tobiotechnologischer Algen-
produktion erfolgte

M8 Design-Konzept fur Up- 36
Scaling wurde erarbeitet




5 Aufzahlung der wichtigsten wissenschaftlich-technischen Er-
gebnisse und deren Bewertung

5.1 Darstellung der wichtigsten Ergebnisse und Meilensteine

In Tabelle 3 sind die wichtigsten wissenschaftlich-technischen Ergebnisse je Arbeitspaket flr
das Projekt aufgefiihrt und der Erflllungsstatus der Meilensteine kommentiert.

Tabelle 3: Ubersicht der Arbeitspakete und der zentralen Ergebnisse.

Arbeitspakete (AP) Bearbeitungsstand
TP1 — Screening potenzieller | ®  Meilenstein 1: Geeignete Reststoffstrome sind identifiziert (IGB)
Substrate (Rest- und Abwas o Zusammensetzung von Spllwasser der Evonik wurde bestimmt
( : : o Toxizitdt und Eignung der Spllwasser zur Fermentation mit R. rubrum wurde
serstréme) bewertet
o Fructosehaltige Fermentationsiiberstéande der biotechnologischen Biotensidpro-
duktion wurden als mdgliche, zusatzliche Kohlenstoffquelle identifiziert
o Durch eine Optimierung eines bestehenden Fermentationsmediums konnte der
Ethanolverbrauch und die Wachstumsrate gesteigert werden
TP2 — Entwicklung einer spe- | ®  Meilenstein 2: Entwicklung Bewertungssystematik und Priifung durch Critical Re-
e view Board (IPA)
2|f|s.chen Bewerfung.ssy.ste- o Der Meilenstein wurde abgeschlossen. Eine Bewertungsmethodik wurde erfolg-
matik unter Berticksichtigung reich entwickelt und in zwei Besprechungen mit einem externen CRB (iberpriift.
Okonomischer und ékologi-
scher Kriterien
TP3 — Simulationsmodell zur | ® Meilenstein 3: Erstellung Simulationsmodell fiir die Bioraffinerie (EEP)
techno-6kologischen und o Dieser Meilenstein wurde erreicht. Mit Hilfe der Prozesssimulationssoftware As-
) _ 9 pen Plus wurde ein Prozessmodell entwickelt, das die wichtigsten identifizierten
okonomischen Bewertung Energie- und Stoffstrome darstellt.
TP4 — Simulation fiir die Be- | ® Meilenstein 4: Finalisierung Technologie-Roadmap und Validierung des Simulati-
= . onsmodells (IPA)
errtung _der OkOIOQ_'e u.nd o Dieser Meilenstein wurde abgeschlossen. Eine Okologische und 6konomische
Okonomie unterschiedlicher Bewertung der Bioraffinerie wurde anhand des entwickelten Prozessmodells
Prozessoptionen durchgefiihrt. Es wurden verschiedene Prozessoptionen modelliert und bewer-
tet. Die Ergebnisse wurden mit einem externen CRB Uberprift.
TP5 — Verfahrenstechnische | ® Meilenstein 5: Erfolgreiche Nutzung von Reststoffen und Waschwéssern am
und mikrobiologische Ent- Standort Rheinfelden zur Kultivierung von R. rubrum (IGB)
9 o Nachweis von Hz-Bildung wurde durch Regelung des Redoxpotentials auch mit
wicklungen fur den Aufbau Ethanol nachgewiesen
einer Pilotanlage o Kennzahlen flir aerobes und mikroaerobes Wachstum wurden bestimmt
o Verschiedene Zufutterungsverfahren zur Erreichung hdherer Zelldichten wurden
durchgefiihrt und bewertet. Mit einer pO2-abhangigen Zufitterung wurde eine
Zelldichte von 33,4 g L' TS erreicht
e Meilenstein 6: R. rubrum Stamme flr optimierte H2- und CO2- Produktion, die an
das fur den Standort Rheinfelden entwickelte Nahrmedium angepasst sind (IBBS)
o Ein ethanoltoleranter Stamme S1E wurde entwickelt
TP6 — Technische Machbar- | ® Meilenstein 7 und 8: Erfolgreiche Kopplung des R. rubrum Wachstums mit photo-
. biotechnologischer Algenproduktion (IGB), Design-Konzept fiir Scale-up wurde er-
kglt des Konzeptes anhand arbeitet
eines Demonstrators o Erarbeitung eines Anlagen- und Sicherheitskonzepts, Genehmigung der Anlage
durch das Regierungsprasidium Freiburg als wissenschaftlicher Betrieb
o Demonstrator Bioraffinerie wurde in Rheinfelden bei der Evonik in Betrieb ge-
nommen, Kopplung beider Anlagen wurde umgesetzt
o  Hz-Herstellung wurde im 50 L MafRstab mit Spulwasser erfolgreich erreicht

5.2 Ergebnisdarstellung gegliedert nach Themen

In den nachfolgenden Abschnitten erfolgt eine detaillierte Ergebnisdarstellung fur die einzel-
nen Themengebiete.



5.2.1 Screening potenzieller Substrate (Rest- und Abwasserstréome)

5.2.1.1 Analyse der Rest- und Abwasserstrome in Abhéangigkeit vom Projektfortschritt
(IGB)

Vor Projektbeginn war bekannt, dass Ethanol und Ammonium als Hauptbestandteile in den
Rest- und Abwasserstromen am Evonik Standort Rheinfelden vorlagen. Genaue chemische
Analysen der weiteren Bestandteile und Toxizitatstests wurden im Projektzeitraum am Fraun-
hofer IGB durchgefiihrt. Im IBBS wurde das Haupt-Augenmerk auf die Anpassung von
R. rubrum an héhere Ethanol-Konzentrationen gelegt. R. rubrum kann Ammonium als Stick-
stoffquelle nutzen, allerdings hemmt Ammonium die Nitrogenase, das Hauptenzym fir Was-
serstoffproduktion. Von daher wurden die Ammonium-haltigen Abfalle im Projekt nur bei der
Algenkultivierung eingesetzt. Am Fraunhofer IGB wurde innerhalb des Projekts verschiedene
Quellen auf ihre mdgliche Eignung fir die Fermentation bewertet und ein Spllwasser der Evo-
nik identifiziert, welcher aufgrund eines hohen Ethanolgehalts und einer geringen Menge an
toxischen Alkoholen wie Toluol oder Methanol als geeignet eingestuft wurde. Um die Char-
genvariation bewerten zu kdnnen wurden aus drei Chargen je sechs Proben genommen. Da-
bei wurde in den Chargen ein Ethanolgehalt von 406 - 720 g L™ festgestellt. Toluol konnte
ebenfalls in allen Proben nachgewiesen werden, mit einer maximalen Konzentration von
0,5 g L™, sowie in einer der Proben Methanol (0,2 g L™). Ein Ethanolgehalt von bis zu 720 g L™
stellte eine geeignete Konzentration dar um in Zufitterungsverfahren Substrat zugeben zu
kénnen ohne zu grolRe Verdinnungseffekte zu verursachen. Eine Quantifizierung weiterer
Substanzen zeigte, dass diese unter der Bestimmungsgrenze lagen. Toluol ist gesundheits-
schadlich, daher wurde als Sicherheitsmalinahme die Arbeit unter Abziigen bzw. mit Schnf-
felleitung festgelegt. Eine Quantifizierung anderer Substanzen war aufgrund der geringen Kon-
zentration nicht moéglich. Daraufhin wurde am Fraunhofer IGB in 48 Experimenten im Mikro-
fermentersystem mikrobiologisch untersucht, wie die drei Bestandteile des Spiilwassers (Etha-
nol, Toluol und Methanol) sich auf das Wachstumsverhalten von R. rubrum auswirken. Hierflr
wurden die Substanzen, entsprechend der Konzentration im Splilwasser, zu den Kulturen zu-
gegeben und die Wachstumsrate bestimmt. Die Ergebnisse sind in Abbildung 2 dargestellt:
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Abbildung 2: Einfluss der Alkoholkonzentrationen von Ethanol, Toluol und Methanol auf das Wachstum
von R. rubrum. Die Wachstumsrate ist normiert auf einen Kontrollversuch ohne Alkohol.

Dabei wurde beobachtet, dass bei Ethanol ab etwa 10 g L' das Wachstum der Bakterien ge-
hemmt wurde, in denen fir Methanol und Toluol gewahlten Konzentrationen wurde keine In-
hibition des Wachstums beobachtet. Vermutlich da der Abbau von Ethanol Uber Acetat in den
Tricarbonsaurezyklus energetisch weniger effektiv ablauft, als die direkte Einspeisung in den
Zyklus wie sie bei Succinat auftritt. Dieser Effekt konnte bei Toluol und Methanol nicht beo-
bachtet werden, diese Substanzen kénnen von R. rubrum jedoch aufgrund von fehlenden En-
zymen auch nicht verstoffwechselt werden. Insgesamt konnte gezeigt werden, dass mit Wahl
der geeigneten Konzentrationen ein Wachstum auf dem Spullwasser als Substrat méglich ist.
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5.2.1.2 Optimierung verschiedener Nahrsubstratkombinationen zur Kultivierung von
R. rubrum (IBBS und IGB)

Auch der R. rubrum Wild-Typ kann kleine Mengen Ethanol (ca. 1% (v/v)) verwerten, was als
Startpunkt zur Testung verschiedener Substratkombinationen diente. In Abbildung 3 ist sicht-
bar, dass 1% (v/v) Ethanol nicht nur toleriert wurde sondern, in Kombination mit verschiedenen
Substraten wie Succinat, Fructose und Pyruvat zu einer Wachstumssteigerung flhrten. Auch
Zugabe von Bicarbonat flihrte zu héheren Zelldichten. Allerdings waren die Kulturen, die mit
Ethanol gezlchtet wurden, viel blasser gefarbt, was sich auch in einem niedrigen Verhaltnis
der Absorption Asso zu Asso (entspricht der Menge photosynthetischer Membranen/Zelle) nie-
derschlug (Abbildung 4). Hohere Ethanol-Konzentrationen als 1% fuhrten in den hier gezeigten
Experimenten zu einer Wachstumshemmung und konnten nur von dem an Ethanol angepass-
ten Stamm S1E erfolgreich verwertet werden.
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Abbildung 3: Photosynthetisches (ps, anaerob) und semi-aerobes (saer, dunkel) Wachstum von R. rubrum
Wild-Typ S1 mit verschiedenen Ethanol (EtOH)-Substrat-Kombinationen. Als Inokulum wurden gewa-
schene Zellen aus semi-aeroben M2S-Kulturen verwendet. Die Absorptionswerte bei 660 nm (Zelldichte)
sind als Balken, das Verhiltnis A882/A660 (Membranen/Zelle) als rote Punkte gezeigt (Mittelwerte aus je-
weils 3 Messungen mit Standardabweichungen als Fehlerbalken).

Abbildung 4: Semi-aerobe Kultivierung mit EtOH als einzigem Substrat.
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Durch schrittweise Anpassung an héhere Ethanol-Konzentrationen wurde der Stamm S1E ent-
wickelt (Abbildung 5), der mit Ethanol als einziger C-Quelle wachsen kann (Abbildung 6):
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Abbildung 5: Wachstumskurven von R. rubrum-Kulturen, die an héhere EtOH-Konzentrationen angepasst
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Abbildung 6: Wachstum des im Projekt entwickelten EtOH-angepassten Stamms S1E mit EtOH als einziger

C-Quelle.

Die mit den verschiedenen Substratkombinationen gewachsenen Kulturen wurden auch, mit
Hilfe eines im Projekt entwickelten Schnell-Screening-Verfahrens zur Wasserstoffmessung
(mittels eines herkdmmlichen Wasserstoff-Alarmsensors) auf inre Wasserstoff-Produktionska-
pazitat hin untersucht. Hier zeigte sich jedoch, dass, unter semi-aeroben Bedingungen, mit
Ethanol als einzigem Substrat keine Wasserstoffproduktion erfolgte. Allerdings wurden grol3e
Mengen an PHB produziert (Abbildung 7). Signifikante Wasserstoffproduktion konnte nur mit
Fructose oder Extrakten aus Frucht-Trester erreicht werden. Als Strategie fur die Zukunft
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kénnte mit R. rubrum somit Zellmasse, CO, und PHB mit Hilfe von Ethanol-haltigen Wasch-
wassern von Evonik produziert werden, Wasserstoff und CO, aber aus biogenen Abfallen aus
der Region.

Light mirroscopy: Nilke Red staining T T Ry o
mirroscopy of thin sectione

PHE
granules 1%

EtOH

FHE
aranules

Abbildung 7: Mit EtOH geziichtete R. rubrum Zellen zeigen eine Uberproduktion an PHB.

Auf Basis dieser Ergebnisse galt es am Fraunhofer IGB zu bewerten, in welcher Form
das Spullwasser optimal eingesetzt werden kann, ob das im Medium vorhandene Succinat
vollstdndig durch Ethanol ersetzt werden kann, wie es sich auf die Bildung von
Photosynthesemembranen auswirkt und wie hemmende Wachstumseffekte durch eine
Medienoptimierung minimiert werden kdnnten.

Hierfiir wurde im SchiittelkolbenmaRstab untersucht, welche Anderungen im Kultivierungsver-
halten von R. rubrum auftraten, wenn Ethanol zum Fructose-Succinat Medium (Grundmedium)
lediglich zugegeben oder Succinat durch Ethanol substituiert wurde. Dabei konnten zwei Ef-
fekte beobachtet werden. Erstens wird das Wachstum gehemmt, unabhangig davon ob Etha-
nol addiert oder substituiert wurde und zweitens beeintrachtigte Ethanol ebenfalls in beiden
Fallen die Photosynthesemembranbildung. Dabei wurde aber nur eine Verzogerung beobach-
tet, die auf eine geringere Uberreduktion der Bakterien aufgrund der Substrathemmung zu-
ruckzufiihren sein koénnte. Im Verlauf der Kultivierung wurde dann aber ein Niveau entspre-
chend des Fructose-Succinat Mediums erzielt. Fur zuklnftige Versuche wurde entschieden,
dass Succinat durch Ethanol ersetzt wird, um Kosten fiir eine zusatzliche Kohlenstoffquelle zu
vermeiden.

In weiteren Versuchen stellte sich die Kombination von Fructose und Ethanol als eine Notwen-
digkeit heraus, da es ohne zusatzliche Reduktionsaquivalente aus der Glykolyse der Fructose
nicht zu einer Uberreduktion der Bakterien kam, was die Membranbildung beeintrachtigte und
die Wasserstoffausbeute erheblich senkte. Als eine Mdoglichkeit auch Fructose aus Rest-
stoffstrdomen zu nutzen wurde die Nutzung von fructosehaltigen Fermentationstiberstanden
aus der am Fraunhofer IGB entwickelten Biotensidproduktion mit Saccharose getestet. Dabei
konnte gezeigt werden, dass der sterilfiltrierte Uberstand direkt von R. rubrum verwertet wer-
den kann und ein identisches Kultivierungsverhalten wie mit reiner Fructose erreicht wird.

Fir einen effizienten Prozess galt es im Anschluss die Hemmwirkung von Ethanol auf das
Bakterienwachstum zu minimieren um Prozesszeiten zu verkirzen. Hierfur wurde in einer sta-
tistischen Versuchsplanung zunachst verschiedene Fructose-Ethanol Verhaltnisse (0-15g L™)
zusammen mit der Konzentration dreier Stickstoffquellen (0-10 g L") variiert. Als Optimie-
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rungsparameter wurde einerseits eine groRtmdégliche Wachstumsrate, sowie eine grotmagli-
che Ethanolkonzentration gewahlt, um eine moglichst groRe Mengen der anfallenden Spul-
wasser der Evonik nutzen zu kdnnen. Hierbei zeigte sich, dass héhere Ethanolkonzentrationen
grundsatzlich moglich sind, wenn in gleichem Male Fructose zugegeben wurde, ein Optimum
wurde dabei bei 11,25 g/L identifiziert. Wahrend Ammoniumchlorid und Harnstoff bereits in
héheren Konzentrationen toxisch wirkten, lag bei Glutamat eine héhere Toleranz und auch
eine hohere Wachstumsrate vor. Da Glutamat aber vergleichsweise ein sehr teures Substrat
ist und bei der Evonik auch Ammoniumchlorid als Nebenstoffstrom anfiel wurde sich fir Am-
moniumchlorid als Stickstoffquelle entschieden. Neben der Zusammensetzung der Kohlen-
stoff- und Stickstoffquelle wurde das Medium auch dahingehend optimiert, dass die Konzent-
ration an Phosphat, Vitaminen und Spurenelementen variiert wurde. Wahrend eine Steigerung
der Anteile von Phosphat und Vitaminen das Wachstum férderten, wirkten Spurenelemente in
der Ausgangskonzentration bereits hemmend. Durch die Anpassung dieser Faktoren konnte
die Wachstumsrate von R. rubrum noch einmal um ca. 30 % gesteigert werden. Somit wurde
ein neue Mediumzusammensetzung identifiziert, welche trotz des Einsatz von héheren Etha-
nolkonzentrationen eine gesteigerte Wachstumsrate aufwies, welche 64 % der Wachstums-
rate ohne Ethanol entsprach.

5.2.2 Entwicklung einer spezifischen Bewertungssystematik unter Beriicksich-
tigung 6konomischer und 6kologischer Kriterien

5.2.2.1 Technische Abstraktion der Teilprozesse und Ubertrag in modulares und kom-
binierbares Verfahrensgrundmodell

Eine Prozessabstraktion des Bioraffineriekonzepts ist unten zusammen mit den Systemgren-
zen dargestellt. Das entwickelte Bioraffineriekonzept wurde in vier Teilsysteme unterteilt, die
den Hauptprozessschritten entsprechen. Diese sind 1) ein Abfallmanagement-Subsystem, be-
stehend aus einer Abwasserbehandlung und einer Verbrennungsstufe, 2) die bakterielle Kon-
versionsstufe, einschliellich Substratvorbehandlung und Downstream Processing (DP), 3) die
Algenkultivierungsstufe zur Bindung von CO; aus der bakteriellen Konversionsstufe, ebenfalls
einschliellich der entsprechenden Vorbehandlungs- und Downstream Processing-Schritte,
und 4) eine Reinigungsstufe, bestehend aus einer Druckwechseladsorptionsanlage. Die Stoff-
und Energiestréme, die in jedes Teilsystem eintreten und es verlassen, wurden als Emissionen
(E), Inputs (1), Abfalle (W) oder Produkte (P) kategorisiert. Dies sind allgemeine Kategorien,
die mehrere Strome umfassen. Alle Strome wurden einer dieser Kategorien zugewiesen.
Diese Prozessabstraktion kann auf monetare Fllisse ausgedehnt werden, um Wirtschafts- und
Umweltindikatoren zu ermitteln.
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Abbildung 8: Prozessabstraktion, Systemgrenzen und Massenstrome des untersuchten Bioraffineriekon-
zepts mit Input (I), Emissionen (E), Produkten (P) und Abfalle (W). Die H2 und CO2 Strome zwischen den
Prozessschritten und zwischen den verschiedenen Teilsystemen sind in grau dargestellt. DP=
,sDownstream Processing“.

Die Gesamtemissionen des Bioraffineriekonzepts (Etotal, bioret.) €rgaben sich aus der Sum-
me der Emissionen der einzelnen Teilsysteme. Diese Emissionen umfassen alle Output-
Stoffstrome, die in die Umwelt freigesetzt werden und eine entsprechende Wirkung haben.
Auswirkungen, die mit der Produktion von Einsatzstoffen und Energie sowie mit der
Erschopfung endlicher Ressourcen verbunden sind, wurden ebenfalls beriicksichtigt (nicht
dargestellt). Alle Stoff- und Energiestrdome sind Uber Input/Output-Modelle fir jede
Prozesseinheit zu ermitteln, wobei eine Kombination aus verfligbaren Daten, Prozess-
parametern und Prozesssimulationen verwendet wurde. Diese Modelle dienen als Sach-
bilanz, das dann zur Durchfihrung der Okobilanz mit spezieller Okobilanzsoftware
verwendet wurde.

5.2.2.2 Definition des Untersuchungsrahmens und Auswahl der Bewertungskriterien

Der Rahmen fir die durchgefiihrte Bewertung wird in den einzelnen Komponenten unten
erlautert.

Ziel

Ziel der Studie war es, die Umweltauswirkungen des geplanten Bioraffineriekonzepts
anhand ausgewahlter Indikatoren im Rahmen eines Life Cycle Assessment (LCA) zu

bewerten. Diese Analyse wurde in Anlehnung an die Standards fiir Okobilanzen nach den
Normen ISO 14040 und ISO 14044 durchgeflhrt.

Auswahl der funktionellen Einheit

Um die Umweltauswirkungen des geplanten Bioraffineriekonzepts abschatzen zu
konnen, musste eine funktionelle Einheit definiert werden. Diese funktionelle Einheit diente
als Refe-renz, auf die sich alle berechneten Auswirkungen beziehen, um eine
Vergleichbarkeit tUber verschiedene Systeme hinweg zu ermdglichen. Als funktionelle Einheit
wurde fir diese Studie 1 kg Wasserstoffgas (Hz) mit einer Reinheit von > 99 % gewahlt, das
am Standort der Evonik Operations GmbH in Rheinfelden den weiteren
Konversionsprozessen zugefuhrt werden kann.

Systemgrenzen

Die definierten Systemgrenzen fir die Umweltanalyse des Bioraffineriekonzepts sind in Abbil-
dung 9 dargestellt. Entsprechend dieser Abgrenzung ist die Analyse eine Gate-to-Gate-
Studie.
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Wie in Abbildung 9 dargestellt, wurden die Auswirkungen im Zusammenhang mit der Erzeu-
gung der Abfallstrome Ammoniumchlorid und Ethanol in dieser Analyse nicht berlcksichtigt.
Da diese Strome vor Ort erzeugt werden, wurden die mit ihrem Transport verbundenen Aus-
wirkungen als vernachlassigbar angesehen und daher in dieser Studie nicht berlicksichtigt.
Was die zusatzliche Kohlenstoffquelle betraf, so wurden die Auswirkungen, die sich aus der
Ernte und der Verarbeitung der urspringlichen Kulturpflanze (z. B. Karotten oder rote Beete)
ergaben, ebenfalls nicht in die Studie einbezogen, da diese Auswirkungen unabhangig von
der Umsetzung des Bioraffineriekonzepts auftreten. Der Transport der Abfallfraktion dieses
Materials, die als zusatzliche Kohlenstoffquelle fur die Stufe R. rubrum verwendet werden
sollte, vom Ort der Erzeugung zum Standort der Evonik in Rheinfelden wurde hingegen in die
Systemgrenze einbezogen. Dies ist gerechtfertigt, da diese Emissionen sonst nicht aufgetre-
ten waren. Beide biologischen Prozesse sind in dieser Studie enthalten, einschlie3lich aller
notwendigen Vorbehandlungsschritte fur alle drei Hauptrohstoffe (Ammoniumchlorid, Ethanol
und die zusatzliche Kohlenstoffquelle). Die Nebenprodukte der biologischen Prozesse wurden
ebenfalls in die Analyse einbezogen, und zwar bis sie fur den Abtransport aus der Anlage
bereit sind. Auswirkungen aus ihrer Nutzungsphase wurden daher nicht bertcksichtigt.
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Abbildung 9: Systemgrenzen des untersuchten Bioraffinerie-Konzepts

Zeitliche und geografische Abgrenzung
Der gewahlte Zeitbezug fur diese Studie war das Jahr 2024.

Der geografische Geltungsbereich war die Stadt Rheinfelden, Baden-Wirttemberg,
Deutschland. Der Energieverbrauch berticksichtigte den deutschen Strommix. Chemikalien
und andere Materialien wurden aus dem deutschen Markt bezogen.

Allokation

Die Energiebedarfe, eingesetzten Ressourcen und Emissionen der Biowasserstoffproduktion
wurden mittels Allokation aufgeteilt und den Produkten Biowasserstoff, Carotinoide, Proteine
sowie biogene Reststoffe und Abwasser zugeordnet. Trotz dieser Vielzahl an Produkten war
die Multifunktionalitat dieses Systems bedingt gegeben. Zwar entstanden zusatzlich zu Bio-
wasserstoff Nebenprodukte, diese erfiillen jedoch nicht die Hauptfunktion des Systems,
Biowasserstoff zu produzieren. Eine Allokation im klassischen Sinne war hier kaum mdglich,
da die Kausalitdten des Systems nicht eindeutig hervorgingen. Insbesondere auf stofflicher
Ebene konnte keine Allokation stattfinden. Es wurde deshalb eine Systemerweiterung vor-
genommen. Die CO,-Emission der ,Dunkel-Photosynthese® wurde aufgrund dieser
Systemerweiterung zum Zwischenproduktfluss und wurde von dem darauffolgenden
Prozess, der Algenkultivierung, vollstandig aufgenommen. Die Umweltwirkung dieses CO-
wurde deshalb nicht bertcksichtigt.
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Abschneidekriterien

Die Verwendung von Abschneidekriterien erméglichte eine Vereinfachung des Produkt-sys-
tems, indem Inputs bzw. Prozessschritte mit einem geringen Beitrag auf die Gesamtbilanz
abgeschnitten werden kdnnen. Inputs, die beispielsweise einen geringen Anteil an Masse,
Energie oder Umweltbelastung haben, kdnnen dadurch unbericksichtigt bleiben. Die Festle-
gung eines Schwellenwerts wurde selbst getroffen und war abhangig von dem jeweiligen Ziel
der Untersuchung.

Bei dem untersuchten System zur Biowasserstoffherstellung wurden folgende Entscheidungs-
kriterien definiert:

o Die ausgepressten Bioapfeltrester wurden nach dem Vorbehandlungsschritt bei der
weiteren Produktion nicht mehr bendtigt und fallen als biogene Reststoffe an. Sie wur-
den in diesem Prozess bereits als Abfallprodukt der Fruchtsaftindustrie weiterverarbei-
tet, die Tresterreste kdnnen jedoch auf unterschiedliche Weisen weiterverwendet wer-
den. lhre weitere Nutzung wurde fiir verschiedene Szenarien gepruft, die in Abschnitt
5.2.4 beschrieben werden.

e Bei der Herstellung des M2SF-ahnlichen Kulturmediums wurden alle Substanzen ab-
geschnitten, die eine Konzentration von unter 0,3 g/L ausmachen. Es ist davon auszu-
gehen, dass mit dem geringen Massenanteil eine ebenso geringe Umweltauswirkung
einhergeht.

o Die Herstellung der Bakterienvorkultur wurde abgeschnitten. In dem Bioreaktor mit
60 L Arbeitsvolumen ist eine reine Bakterienkultur von ca. 21 mL enthalten. Der Anteil
betrug also <0,04 %.

e Die bendtigte Energie zur Steuerung und Regelung der Anlagen wurde abgeschnitten.
Es wurde von einem geringen Energieaufwand ausgegangen.

5.2.2.3 Priorisierung der Bewertungskennzahlen fiir Bioraffinerie-Konzepte und Uber-
fiihrung in eine Systematik

Die entwickelte Bewertungssystematik zur technodkonomischen und 6kologischen Bewer-
tung des Bioraffineriekonzepts lasst sich in acht grundlegende Schritte unterteilen, die in Ab-
bildung 10 dargestellt sind. Die Bewertungskennzahlen werden im Folgenden beschrieben.

. Interne
Lebenszyklusaﬂnalyse Berechnung von Nicht- Kostenberechnung (.B.
nach ausgewahlten LCA- Betriebs- und
Systemgrenzen Umweltindikatoren

Investitionskosten)

A 4

Berechnung der nivellierten Kosten von Wasserstoff

v l v
Vergleich mit konkurrierenden
Technologien

Sensitivitatsanalyse

Abbildung 10: Uberblick der angewendeten Bewertungssystematik.

LCA-Wirkungskategorien und Indikatoren

Der Klimawandel stellte aufgrund seiner hohen sozialen, politischen und 6kologischen Rele-

vanz eine geeignete Wirkungskategorie fur die Bewertung von Technologien, Verfahren

und Produkten dar. Der fir diese Wirkungskategorie verwendete Indikator war der Strahlungs-
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antrieb als globales Erwarmungspotenzial fur einen 100-Jahres-Zeitraum (GWP100),
gemessen in kg CO; eq.

Das Versauerungspotenzial und das Eutrophierungspotenzial sind relevante Wirkungskatego-
rien fur die Bewertung von Bioraffinerien, da bei biologischen Prozessen relativ grote Mengen
an Abwasser anfallen. Dieses Abwasser kann verschiedene chemische Stoffe enthalten, die
zur Versauerung und Eutrophierung von Gewassern beitragen. Der Indikator fir das Versau-
erungspotenzial ist die kumulierte Uberschreitung, gemessen in mol H* eq.

Zur Abschatzung des Eutrophierungspotenzials sollte das entsprechende Kompartiment (Suf-
wasser, Meer oder Land) je nach Prozessspezifikationen wie Standort, Entsorgungswege so-
wie Art und Effizienz der Abfallbehandlungstechnologien ausgewahlt werden. Geeignete Indi-
katoren kénnten die akkumulierte Uberschreitung, gemessen in mol N eq, oder der Anteil der
in die Gewasser gelangenden Nahrstoffe, gemessen in kg P eq oder kg N eq, sein.

Die Kategorie ,Wassernutzung" beschreibt die relative Menge des verbrauchten Wassers, ba-
sierend auf regionalisierten Wasserknappheitsfaktoren und gemessen in kg Weltaquivalent
des entzogenen Wassers. Sie kann daher fiir die Bewertung von Bioraffinerien in von Wasser-
knappheit bedrohten Gebieten relevant sein.

Die Wirkungskategorie Ressourcennutzung (Energietrager) kénnte besonders relevant fir die
Bewertung von Bioraffineriekonzepten sein, die Energietrager auf der Grundlage fossiler Res-
sourcen produzieren. Der in MJ angegebene Indikator ,Abiotischer Ressourcenverbrauch -
Fossile Brennstoffe" kann verwendet werden, um die durch das bewertete Bioraffineriekonzept
erzielten Einsparungen bei den fossilen Ressourcen abzuschatzen.

Tabelle 4: Beschreibung der ausgewahlten Wirkungskategorien

W|rkung_ska- Indikator Beschreibung Einheit
tegorie
Indikator fir die potenzielle globale Er-
warmung durch die Emission von Treib-
Strahlungsan- hausgasen in die Luft. Beinhaltet die
trieb als Globa- Kohlenstoffriickwirkungen fir verschie-
Klimawandel les Erwarmungs- dene Stoffe. Unterteilt in 3 Unterkatego- kg COz eq
potenzial rien auf der Grundlage der Emissions-
(GWP100) quelle: (1) fossile Ressourcen, (2) bioba-
sierte Ressourcen und (3) Landnut-
zungsanderungen.
Kumulierte Uber-\ wotor fiir die potenzielle Versauerung
Versaue- schreitung (engl. N
von Bdden und Wasser aufgrund der N
rungspoten- ,Accumulated Frei . mol H* eq
. p reisetzung von Gasen wie NHi, NO;
zial Exceedance und SO
(AE)) *
Indikator fur die Anreicherung des ter-
restrischen Okosystems mit Nahrungs-
elementen. Nur die Stickstoff-Konzentra-
tion ist der begrenzende und daher wich-
Kumulierte Uber- tige Faktor. Die urspriinglichen Datens-
Eutrophie- schreitung (engl. atze enthglten Charakterisigrqnggfakto-
rung »<Accumulated ren (CF) fir NHs und NOg, die in die Luft mol N eq
Exceedance” abgegeben werden. Der CF fir NO
(AE)) wurde anhand der Stéchiometrie abgelei-

tet, die auf dem Molekulargewicht der be-
trachteten Verbindungen basiert. Ebenso
wurden die NHs*- und NOs™-lonen cha-
rakterisiert.
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Wirkungska-

- Indikator Beschreibung Einheit
tegorie
Indikator fur die relative Menge an ver-
Deprivationspo-  brauchtem Wasser, basierend auf regio-
Wassernut- tgnzial (d'epriva- nal'isierten Wasserkn.appheitsfaktoren. kg worlq
zung tionsgewichteter Bei der EF-Methode wird das Modell A- eq. Depri-
Wasserver- WARE eingesetzt, das die Auswirkungen ved
brauch) in Bezug auf die Menge des entzogenen
Wassers bewertet.
Ressourcen- ' plotische Res- . . N .
nutzung sourceners_,chop- Indikator fiir die Erschopfqng der naturli-
Energiet,ré- fung - fossile chen Ressourcen an fossilen Brennstof- MJ
Brennstoffe fen.
ger (ADP-fossil)

Andere Umweltindikatoren

Andere Bewertungskriterien, die die LCA-Indikatoren erganzen, sind in Tabelle 5 unten aufge-
fuhrt. Die Kennzahlen Energie- und Rohstoffintensitat, Abfall-Faktor und Rohstoffintensitat
konnten durch die Berechnung aller Material- und Energieflisse innerhalb des Bioraffinerie-
konzepts geschatzt werden (in dieser Studie wurde dies mithilfe des in Aspen Plus® entwickel-
ten Prozessmodells erreicht). Der Einsatz von gefahrlichen Chemikalien ist ein qualitativer In-
dikator, der sich auf die Verwendung von Stoffen bezieht, die gemaR der EU-REACH-Gesetz-
gebung (Registrierung, Bewertung, Zulassung und Beschrankung chemischer Stoffe) als ge-
fahrlich eingestuft werden. Er wurde daher durch die Bewertung der Gefahrlichkeit aller im
Prozess verwendeten Materialien ermittelt.

Tabelle 5: Weitere Umweltindikatoren

Kennzahl Beschreibung Einheit

Abfall-Faktor Abfallmenge flr a_lle Produkte kg Abfall / kg Pro-
und Nebenerzeugnisse dukte
Masse der flr die Herstellung al-

Rohstoffintensitat ler Produkte und Nebenprodukte kg Rohstoff / kg

o Produkte

bendtigten Rohstoffe
Energiebedarf fir die Herstel-

Energieintensitat lung aller Produkte und Neben- kWh / kg Produkte

produkte

Qualitativer Indikator flr die Ver-
wendung gefahrlicher Chemika- Gut/ Schlecht
lien im Produktionsprozess

Einsatz gefahrlicher
Chemikalien

Die in diesem Abschnitt beschriebenen Indikatoren, Rahmenbedingungen und die Methodik
wurden mit einem externen Expertengremium im Sinne eines Critical Review Board diskutiert.
Insgesamt wurden zwei Termine durchgefiihrt. Das Feedback dieses Gremiums wurde in die
Bewertungsmethode eingearbeitet.
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5.2.3 Simulationsmodell zur techno-6kologischen und 6konomischen Bewer-
tung

5.2.3.1 Aspen Plus Modellierung der Stoff- und Energiefliisse

Die Input- und Output-Informationen wurden zur Erstellung eines Prozessmodells in Aspen
Plus® verwendet, das wiederum zur Erstellung von Massen- und Energiebilanzen diente. Diese
wurden dann verwendet, um die Sachbilanz fir das Gesamtkonzept der Bioraffinerie zu erstel-
len (Abbildung 11). Die Inventardaten wurden in die LCA-Software Umberto® der iPoint Sys-
tems GmbH integriert und zur Berechnung der LCA-spezifischen Wirkungskategorien mit Hilfe
der Ecoinvent 3.9-Datenbank verwendet, wahrend die aus dem Aspen Plus®-Modell gewon-
nenen Stoff- und Energiebilanzen zur Abschatzung der Nicht-LCA-Indikatoren verwendet wur-
den.

29931840 n
B2 -59.275880

' l!nﬂ 0,138035

29,344596

GAS
>+ MEDIUM
0,138035
D Pressure (atm)
o) o
E Mass Flow Rate (kg/hr) 58.928760

Q Duty (Watt)

LiQ

w Power(Watt) Q=-1703 s
Q=1

Abbildung 11: Bildschirmausschnitt von Aspen Plus® Modell fiir ,,Dunkel-Photosynthese".

Das Prozessmodell wurde in zwei Abschnitte unterteilt, die den Schritten der ,Dunkel-Photo-
synthese” und der Algenkultivierung entsprechen. Diese wurden getrennt modelliert, da sie im
realen Prozess voneinander entkoppelt und nur durch die Abtrennung und Speicherung von
Wasserstoff und CO; verbunden sind. Der Abschnitt ,Dunkel-Photosynthese® wurde als Batch-
Prozess mit einem 65-Stunden-Zyklus modelliert (Abbildung 11). Die Algenkultivierung wurde
als kontinuierlicher Prozess mit CO2 und NH4CI als primaren Inputs modelliert. Fir beide Pro-
zesse wurden die Komponenten mit Hilfe der Aspen Plus®-Datenbank (sofern verfligbar) defi-
niert und benutzerdefinierte (,nicht konventionelle*) Komponenten fir die Biomassefraktionen
erstellt. Das thermodynamische Paket NRTL (engl. ,non-random two-liquid“) wurde zur Mo-
dellierung beider Schritte verwendet, da beide unter Umgebungsdruck durchgefihrt werden.
Fir die Modellierung der Gastrennung wurde ein generischer Abscheiderblock aus der in As-
pen Plus® verfligbaren Palette verwendet.

Ein separates Modell wurde fiir die Vorbehandlung von Apfeltrester als Hauptkohlenstoffquelle
erstellt. Die modellierten Prozessschritte umfassten eine Zerkleinerung und einen Extraktions-
schritt mit heiRem Wasser bei 142 °C (Autohydrolyse) gemaR Hijosa-Valsero et al.® Fir die
Zerkleinerung wurde das generische Modell der Aspen Plus® Modellpalette mit einem Endpar-
tikeldurchmesser von 5 mm verwendet (eigene Annahme). Die Kinetik der Fructoseextraktion
und die Ausbeute wurden aus der Literatur entnommen und in einem RYield-Reaktor zur Mo-
dellierung des Extraktionsschritts verwendet. Der resultierende Strom wurde mit einem M2SF-
Mediumstrom kombiniert und dem Reaktor fir ,Dunkel-Photosynthese® mit einem Volumen
von 60 L zugefuhrt.

In Laborversuchen wurde die Menge an Fructose, die effektiv aus Apfeltrester extrahiert wer-
den kann, mit 50 Gramm pro Kilogramm Trester gemessen. Die Extraktion wurde als Zerklei-
nerung, Resuspension in Wasser und Filtration modelliert, wobei von ahnlichen Flussigkeits-
eigenschaften wie bei Tomatensaft ausgegangen wurde und generische Blocke aus der Aspen

5 Hijosa-Valsero, M., Paniagua-Garcia, A.l. & Diez-Antolinez, R. Biobutanol production from apple pomace: the importance of
pretreatment methods on the fermentability of lignocellulosic agro-food wastes. Appl Microbiol Biotechnol 101, 8041-8052 (2017).
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Plus® Modellpalette verwendet wurden. Der Stromverbrauch wurde auf der Grundlage &hnli-
cher Studien angenommen. Der Apfeltresterextrakt wurde dann einem Hygienisierungsschritt
unterzogen, der aus einer einstlindigen Erhitzung bei 70 °C bestand. Der Energiebedarf wurde
anhand der von Aspen Plus® berechneten Warmeabgaben ermittelt.

Die ,Dunkel-Photosynthese" wurde als Batch-Reaktion mit einer Kapazitat von 100 Litern
(60 Liter Arbeitsraum + 40 Liter Overhead) unter Verwendung eines der vordefinierten Reak-
tormodelle in Aspen Plus® (RYield) modelliert. Die Temperatur des Reaktors wurde auf 30 °C
bei atmospharischem Druck eingestellt.

In Laborversuchen wurde eine Wasserstoffausbeute von 0,25 mol Hz/mol Fructose pro Batch
gemessen. Der in diesen Versuchen gemessene Biomasseertrag von R. rubrum auf dem
M2SF-Medium betrug 0,33 Gramm Biomasse pro Gramm Fructose. Dieser Wert lag etwa
40 % unter dem maximalen Biomasseertrag von R. rubrum auf M2SF-Medium, der von Zeiger
et al.® berechnet wurde. Deren Studie konzentrierte sich jedoch nicht auf die Wasserstoffpro-
duktion und verwendete ein Fed-Batch-Verfahren, um Kulturen mit hoher Zelldichte zu errei-
chen. Daher ist ihre Vergleichbarkeit mit den Ergebnissen dieser Arbeit eingeschranki.

Die bakterielle Biomasse wurde als nicht-konventionelle (d. h. benutzerdefinierte) Verbindung
modelliert, wobei die von Favier-Teodorescu et al.” berichtete durchschnittliche Zellzusam-
mensetzung fur R. rubrum verwendet wurde. Die Ausbeuten und Stoffstréme aus den Caro-
tinoid- und Proteinextraktionsprozessen wurden anhand von Literaturdaten tber gangige L6-
sungsmittel-/Losungsmittelextraktionsmethoden unter Verwendung von Hexan und Methanol
als Lésungsmittel (siehe z. B. die von Bona-Lovasz et al.® beschriebene Methode) zusammen
mit den aus den Prozesssimulationen erhaltenen Biomasseausbeuten geschatzt. Diese
Schritte wurden als einfache Extraktionskolonne in Aspen Plus® modelliert.

Die wichtigsten Inputs fir die Algenzucht waren der CO,-Strom aus der ,Dunkel-Photosyn-
these" und festes Ammoniumchlorid (NH4Cl). Die einzige Vorbehandlung, die fiir diesen Strom
in Betracht gezogen wurde, war das Mischen mit Wasser auf eine Konzentration von 0,033 %.
Es wurde davon ausgegangen, dass die Verfutterung von unsterilem NH4Cl das Wachstum
der Algenarten in der Kultur nicht wesentlich beeintrachtigt, was durch Labortests bestatigt
wurde. Der Nahrstoffbedarf wurde aus den Versuchsergebnissen abgeleitet und zur Festle-
gung der Durchflussmenge beider Stréme verwendet.

Die kontinuierliche Algenkultivierung mit C. sorokiniana wurde mit einem Ertrag-Reaktor aus
der Reaktorpalette in Aspen Plus® (RYield) simuliert. Diese Einheit stellte die funf flachen Air-
lift-Photobioreaktoren von je 25 L dar, in denen die Algen kultiviert werden. Es wurde ein Ge-
winn an Algenbiomasse von 5 gCDWI/L pro Zyklus zugrunde gelegt (Zyklusdauer = 4 Tage mit
einer Betriebszeit von 24 h pro Tag). Aulierdem wurde ein durchschnittlicher Kohlenstoffgehalt
von 49 % fur C. sorokiniana verwendet, um die pro Zyklus gebundene CO>-Menge zu schéat-
zen. Mit diesen Werten wurden die Umwandlungsanteile und der Gesamtmassenertragsanteil
fur einen Zyklus geschatzt.

6 Zeiger, L.; Grammel, H. Model-based high cell density cultivation of Rhodospirillum rubrum under respiratory dark conditions.
Biotechnol. Bioeng. 2010, 105, 729-739. https://doi.org/10.1002/bit.22589.

” Favier-Teodorescu, L.; Cornet, J.F.; Dussap, C.G. Modelling continuous culture of Rhodospirillum rubrum in photobioreactor
under light limited conditions. Biotechnol. Lett. 2003, 25, 359-364.

8 Béna-Lovasz, J.; Bona, A.; Ederer, M.; Sawodny, O.; Ghosh, R. A rapid method for the extraction and analysis of carotenoids
and other hydrophobic substances suitable for systems biology studies with photosynthetic bacteria. Metabolites 2013, 3, 912—
930. https://doi.org/10.3390/metabo3040912.
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Die wichtigsten Parameter, die fiir das Aspen Plus®-Modell des Algenkultivierungsschritts ver-
wendet wurden, sind in Tabelle 6 aufgefuhrt.

Tabelle 6: Wichtige Parameter fiir die Modellierung der Algenkultivierung.

Parameter Wert Einheit
NH4CI Zufuhrrate 3.11 g/h
NH4CI Umwandlungsfraktion 0.756 -

CO; Zufuhrrate 47.04 g/h
CO2 Umwandlungsfraktion 0.249 -
Algenbiomasse Massenertragsanteil 0.13 -
NH4CI Massenausbeuteanteil 0.015 -

CO. Massenausbeuteanteil 0.704 -

5.2.3.2 Umberto Modell zur Okobilanzierung und Verkniipfung mit dem Stoff- und Ener-
gieflussmodell

Das in Aspen Plus entwickelte Prozessmodell wurde zur Generierung der Inventardaten fir
ein Okobilanzmodell verwendet, das mit der Software Umberto der iPoint systems GmbH er-
stellt wurde. Die fir die Bewertung des Bioraffineriekonzepts gewahlte Methode war der ,En-
vironmental Footprint* (3.1). Fur die Auswirkungskategorie Klimawandel wurden biogene,
Landnutzung und Landnutzungsanderung sowie fossile Kohlenstoffemissionen separat ge-
schatzt. Die Eingangs- und Ausgangsflliisse wurden dabei in dem Modell hinterlegt. Fir einen
Teil der Flusse wurden bereits existierende Datensatze aus der Ecoinvent (v. 3.9)-Datenbank
verwendet. Fir In- und Outputs, die erwartbare Umweltauswirkungen besitzen, jedoch nicht in
der Datenbank sind, wurden Proxys bestimmt. Nach Trenkler und Stahlecker sind Proxys Er-
satzvariablen, die fUr Variablen des Systems eingesetzt werden kdnnen, falls diese selbst bzw.
zugehdrige Datensatze nicht vorhanden sind. Proxys kdnnen dabei nie die genauen Wirkun-
gen/Ergebnisse abbilden, aber je nach Qualitat, ahnliche (Trenkler & Stahlecker 1996, S.65).
In diesem Modell waren die verwendeten Proxys den In- bzw. Outputs stofflich &hnliche Sub-
stanzen, von denen auszugehen ist, dass die Umweltauswirkungen annéhernd gleich grof3
waren, aufgrund der ahnlichen chemischen Zusammensetzung/Klassifikation oder eines &hn-
lichen Herstellungsprozesses.

5.2.3.3 Integration der Bewertungssystematik in das verkniipfte Bewertungsmodell
und Entwicklung einer Benutzeroberfldche

Die entwickelte Bewertungssystematik wurde in eine in Microsoft Excel entwickelte Benutzer-
oberflache integriert. Es kdnnen verschiedene Prozessrouten basierend auf den wichtigsten
Technologien zur Biowasserstoffproduktion (anaerobe Vergarung mit Methanreformierung,
Dunkelfermentation und Vergasung) ausgewahlt werden. Der Benutzer wird aufgefordert, ge-
eignete Prozessschritte einzugeben, um das gewtlinschte Produkt (u. a. Wasserstoff, Diinge-
mittel, Carotinoide und Biopolymere) zu erzeugen, einschlief3lich der Optionen flur die Vorbe-
handlung und nachgeschaltete Verarbeitung. Wenn ein geeigneter Prozessweg ausgewahlt
wird, werden die wirtschaftlichen und ékologischen Auswirkungen flur dieses Produkt und die-
sen Produktionsweg mit verschiedenen Visualisierungsoptionen angezeigt. Andernfalls wird
eine Fehlermeldung angezeigt. Das Excel-Tool ist diesem Bericht als separate Datei beigefugt.
Fir die Erstellung des Tools wurden Wirtschafts- und Umweltdatenbanken unter Verwendung
von Literaturdaten fur jeden Prozessweg erstellt. Diese Daten wurden in separaten Datenblat-
tern zusammengestellt und, soweit moglich, an das angewandte Bewertungssystem ange-

passt. Die entsprechenden Metriken wurden dann auf der Grundlage von Expertenwissen und
eigenen Annahmen berechnet.

Mehrere Prozessrouten und -kombinationen wurden nicht in das Tool aufgenommen, da keine
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geeigneten Daten vorlagen oder diese nicht mit der verwendeten Bewertungsmethode kom-
patibel waren. So wurden in einigen Fallen die Auswirkungen in der Literatur mit einer anderen
funktionellen Einheit angegeben, die nicht in die im Tool verwendete funktionelle Einheit um-
gerechnet werden konnte, so dass eine Umrechnung nicht moglich war. Aul3erdem war die
Datengrundlage fir die verschiedenen dargestellien Routen sehr unterschiedlich, da die ein-
bezogenen Technologien unterschiedliche Reifegrade aufwiesen. Dies spiegelt sich auch in
der Verfugbarkeit von Prozessdaten fur die einzelnen Routen wieder. Infolgedessen konn-
ten die Ergebnisse fur neuartige Prozesse mit relativ wenigen unterstitzenden Studien beein-
trachtigt sein oder sich auf kleinmafstabliche Ergebnisse stiitzen, die nicht die Realitat eines
grol3technischen Prozesses widerspiegeln. Das entwickelte Tool wird weiterentwickelt, um
mehr Prozessrouten einzubeziehen und die bereits modellierten Prozessrouten zu verfeinern.

5.2.4 Simulation fiir die Bewertung der Okologie und Okonomie unterschiedli-
cher Prozessoptionen

5.2.4.1 Simulationen zur vergleichenden Bewertung verschiedener Prozesskombinati-
onen

Die in Aspen Plus® durchgefiihrten Massen- und Energiebilanzen zeigten, dass das Bioraffi-
neriekonzept pro Kilogramm erzeugtem Wasserstoff 0,74 kg Lutein, 0,23 kg B-Carotin und
130 kg Futtermittel erzeugt. Hierfir werden 4,9 Tonnen unverarbeiteter Apfeltrester bendétigt.
In diesem Fall ist jedoch der Energieverbrauch in Form von Strom angesichts der geringen
Wasserstoffausbeute pro Batch und des hohen Energiebedarfs des Abscheidesystems, wie
modelliert, besonders hoch (uber 10 MWh).

Tabelle 7 zeigt die primaren Stoffstréme fir den Schritt der ,Dunkel-Photosynthese”. Der Pro-
tein- und B-Carotin-Gehalt wurde in Laborversuchen unter den gleichen Kultivierungsbedin-
gungen wie im Prozessmodell bestimmt (B-Carotin- und Proteingehalt von 2 % bzw. 54 %).

Tabelle 7: Materialausbeute fiir die ,,Dunkel-Photosynthese*.

Komponente Wert Einheit

H, 0.25 mol/mol Fructose
2.80E-03 g/g Fructose

Biomasse 0.33 g/g Fructose

Protein als Futtermittel 0.18 g/g Fructose

B-Carotin 6.64E-3 g/g Fructose

Tabelle 8 unten zeigt die berechneten Materialausbeuten fir den Algenkultivierungsschritt. Die
Hauptprodukte dieser Phase sind Lutein und Protein flir Futtermittel. Diese wurden unter der
Annahme einer Konzentration in der Algenbiomasse von 0,5 % bzw. 40 % nach Gewicht be-
rechnet. Das Gesamtprodukt bezieht sich auf die Summe des gesamten produzierten Luteins
und Proteine.
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Tabelle 8: Gesamtausbeute der Algenkultivierung fiir einen Zyklus (Ein Zyklus = 4 Tage, 24 h/Tag Betrieb;
Gesamtvolumen des Reaktors =125 L).

Komponente Wert Einheit
CO: fixiert 1.13 kg
NH4CI verbraucht 85.1 g
Algenbiomasse 737 g
Lutein 3.69 g
Protein als Futtermittel 295 g

Um mdgliche Entwicklungsoptionen fur die untersuchten Technologien zu identifizieren, wur-
den Prozesssimulationen mit Variationen der oben genannten Parameter durchgefihrt. Es
wurde festgestellt, dass negative CO2-Emissionen erreicht werden kénnen, wenn eine voll-
standige Verwertung der im Apfeltrester vorhandenen Hexosen, d.h. der Glukose- und Fruc-
tosefraktionen, gegeben ist und die Wasserstoffausbeute auf mindestens 4 mol H, pro mol
Hexose erhéht wird. Darliber hinaus bestehen gro3e Emissionsminderungspotenziale, wenn
die Wasserstoffproduktion aus dem Algenanbau betrachtet wird.

Die Okobilanz der Algenkultivierung weist das Potenzial auf, negative Kohlenstoffemissionen
zu erreichen, wenn biogener Kohlenstoff verwendet wird. So konnten bis zu -1,18 kg CO-eq
pro Zyklus in einer 125-Liter-Kultur erzielt werden. In diesem Fall werden ,Credits* fir die Pro-
duktion von Proteinen fiir Tierfutter und Lutein vergeben (Systemerweiterung). Der grofite Teil
der (positiven) Auswirkungen stammt aus der Produktion von letzterem.

Die GWP-Auswirkungen flr die kombinierten Prozesse der Algenkultivierung und der ,Dunkel-
Photosynthese" sind in Abbildung 12 dargestellt. Diese basieren auf einem Kilogramm Ap-
feltrester, da die Algenkultivierung nicht zur Wasserstoffproduktion fuhrt. Die hohen Prozes-
semissionen aus der ,Dunkel-Photosynthese” werden durch die Nutzung des gereinigten CO»-
Stroms nicht kompensiert. Dies zeigt, dass weitere Verfahrensentwicklungen erforderlich sind,
insbesondere im Hinblick auf die Verbesserung der Wasserstoffausbeute.

[ IProzess Auswirkungen

5 : I Transport

I Ersetzung fossiles H2

21 I C arotinoide

4 N PP |:|Pmie'|1

I Lutenn
-Energieerzeugung

" Netto Auswirkungen

GWP kg COz-eq pro Kg Trester]
]

0.15

Algen "DP" + Algen

Abbildung 12: ,,Global Warming Potential“ Auswirkungen fiir einen Zyklus der Algenkultivierung in einem
125 L ,,Airlift“ Reaktor (ein Zyklus = 4 Tage, 24 h/Tag) (DP = ,,Dunkel-Photosynthese“).

5.2.4.2 Simulation zur detaillierten techno-6kologischen und 6konomischen Bewer-
tung und Validierung

Die Ergebnisse der Umweltvertraglichkeitsprifung des Bioraffineriekonzepts wurden mit ei-
nem externen Expertengremium (Critical Review Board) besprochen. Diese Ergebnisse wur-
den auch in einer ,Open Access“-Zeitschrift veréffentlicht und somit einem Peer Review un-
terzogen (siehe Abschnitt ,Offentlichkeitsarbeit*).
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Okologische Bewertung

Tabelle 9 zeigt die berechneten Auswirkungen fur die bewerteten Wirkungskategorien zur Her-
stellung von 1 kg Wasserstoffgas. Es wurde ein Zeithorizont von 100 Jahren angenommen.
Zur Berucksichtigung der verschiedenen Produkte, die in der Bioraffinerie erzeugt werden,
wurde eine Massenzuordnung Uber den gesamten Prozess vorgenommen. Dabei wurden den
erzeugten Nebenprodukten (Lutein, B-Carotin, Tierfutterprotein) keine Gutschriften zugewie-
sen.

Tabelle 9: Berechnete Umweltauswirkungen fiir 1 kg Wasserstoff unter Verwendung der Masse-Allokation.
GWP = ,,Global Warming Potential,” Klimawandelpotenzial.

Wirkungskategorie Wert Einheit
GWP (fossil) 24.4 kg CO2-eq
SiRwasser-Eutrophierung 0.036 kg P-eq
Marine Eutrophierung 0.020 kg N-eq
Versauerung von Siufwasser und Béden 0.180 mol H*-eq
Erschépfung fossiler Ressourcen 351.2 MJ
Kumulierter Energiebedarf 419.4 MJ

Die Bewertung dieser Auswirkungen ist nach den wichtigsten Prozessschritten unterteilt: (1)
Rohstoffe, (2) Vorbehandlung, (3) ,Dunkel-Photosynthese", (4) Algenkultivierung, (5) Gasrei-
nigung und (6) Verarbeitung der Biomasse. Eine Ubersicht (iber den Beitrag der einzelnen
Prozessschritte zur jeweiligen Wirkungskategorie ist in Abbildung 13 dargestellt. Die meisten
Auswirkungen entstehen in den ersten drei Prozessschritten (Rohstoffe, Vorbehandlung und
"Dunkel-Photosynthese"). Fir die Wirkungsindikatoren Treibhauspotenzial (GWP) und marine
Eutrophierung (ME) werden etwa 80 % der Umweltauswirkungen in den Umwandlungsschrit-
ten verursacht. Weitere 10-15 % ergeben sich aus der Auswahl der Rohstoffe und 8-10 % aus
den Vorbehandlungsschritten (siehe Abbildung 13). Der Schritt der ,Dunkel-Photosynthese"
ist in fast allen Kategorien hauptsachlich fir die Umweltauswirkungen verantwortlich. Dies ist
auf den Strom- und Warmebedarf zurtickzufiihren, z. B. fir Pumpen und die Kulturtemperate-
rierung. Lediglich in der Wirkungskategorie Versauerungspotenzial ist der Beitrag der Rohma-
terialien etwas hoher. Diese Auswirkungen sind hauptsachlich auf die Produktion von Nahr-
stoffen fur das M2SF-Nahrmedium zurickzufuhren. Die Vorbehandlung von Rohstoffen hat
trotz des relativ hohen Strom- und Warmebedarfs fur die Hygienisierung der eingesetzten Roh-
stoffe nur geringe Auswirkungen auf die ausgewahlten Wirkungskategorien.

Die in dieser Studie durchgeflhrte Auswertung ergab, dass das Bioraffineriekonzept 24,4 kg
COz-Aquivalente pro Kilogramm erzeugtem Wasserstoff erzeugt, wovon 0,172 kg CO2-Aqui-
valente auf biogenen Kohlenstoff entfallen. Dies ist fast doppelt so hoch wie die von Patel et
al. berechneten Emissionen von konventionellem Wasserstoff auf Siliziumbasis, der durch
Dampfreformierung von Erdgas hergestellt wird (12,3 kg CO,-Aqg. pro Kilogramm Wasserstoff).
Der Gesamtenergiebedarf des Bioraffineriekonzepts betragt 419 MJ pro Kilogramm Wasser-
stoff, mehr als das Dreifache des unteren Heizwertes von Wasserstoff (120 MJ/kg). Dies deu-
tet darauf hin, dass das Bioraffineriesystem, so wie es modelliert wurde, nicht umweltfreundli-
cher ist als die auf fossilen Rohstoffen basierende Alternative (grauer Wasserstoff).
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Abbildung 13: Prozentualer Beitrag fiir ausgewéhlte LCA Wirkungskategorien fiir das gesamte Bioraffine-
rie Konzepts. (GWP = ,,Global Warming Potential“; FE = ,,Freshwater Eutrophication Potential*“; ME = ,,Ma-
rine Eutrophication Potential”’; FTA = ,,Freshwater and Terrestrial acidification Potential”’; FD = ,,Fossil
Depletion”).

Die Algenkultivierung dient zur Aufnahme des CO; aus dem ,Dunkel-Photosynthese®. Es
konnte festgestellt werden, dass die Umweltwirkung zur Herstellung von 1 kg Biowasserstoff

deutlich héher ist, wenn das CO; in die Umwelt ausgestol3en, als wenn es im Rahmen der
Algenkultivierung in Algenbiomasse umgewandelt wird.

Eine Sensitivitatsanalyse wurde durchgefiihrt, um die Robustheit der Okobilanz zu bewerten
und den Einfluss von Prozessparametern auf die GWP-Auswirkungskategorie zu bestimmen.
Diese Wirkungskategorie wurde aufgrund ihrer aktuellen Relevanz vorgezogen. Bei den vari-
ierten Prozessparametern handelte es sich um die Ausbeute an H, und CO, sowie um den
Warme- und Strombedarf des Schritts der ,Dunkel-Photosynthese®. Die Ausbeute wurde aus-
gewahlt, weil sie das Ziel laufender Optimierungsbemiihungen ist, die sich auf die Erhéhung
der Hzo-Ausbeute durch genetische Veranderung von R. rubrum-Stammen und verfahrenstech-
nische Ansatze konzentrieren. Ebenso kann der Warme- und Energiebedarf durch verschie-
dene Strategien wie Energierlickgewinnung, Prozessintegration und Optimierung der Energie-
nutzung reduziert werden. Beim ,Upscaling” des Prozesses kann der Energie- und Warmebe-
darf jedoch nichtlinear ansteigen, so dass eine Erhdhung des GWP-Indikators mdéglich ist.

Tabelle 10 unten zeigt die berechneten Nicht-LCA-Kriterien fir die Schritte ,Dunkel-Photosyn-
these” und Algenkultivierung separat. Die Indikatoren werden anhand des Gesamtgewichts
der in jedem Schritt erzeugten Produkte und nicht anhand einer einzelnen funktionellen Einheit
berechnet. Die Rohstoffeffizienz wird berechnet, indem das Gewicht aller Inputmaterialien far
jeden Umwandlungsschritt addiert und durch das Gesamtgewicht der Produkte geteilt wird.

Tabelle 10: Nicht-LCA-Bewertungskriterien fiir das Gesamtbioraffineriekonzept.

Kennzahl Wert Einheit
Abfall-Faktor 213 kg Abfall / kg Produkte
Rohstoffintensitat 36.9 kg Rohstoff / kg Produkte
Energieintensitat 176.0 kWh / kg Produkte

Einsatz gefahrlicher Chemikalien  Potenziell schlecht, abhangig von Extraktionsmethode'

"Laut dem Einstufungs- und Kennzeichnungsverzeichnis der Europdischen Chemikalienagentur steht n-Hexan im Verdacht, fort-
pflanzungsgefahrdend zu sein. Die Extraktion mit n-Hexan ist ersetzbar durch Methoden wie die Uberkritische CO,-Extraktion.

Im Allgemeinen waren die geschatzten Auswirkungen fir die ,Dunkel-Photosynthese“ héher
als fur die Algenkultivierung. Dies ist zum Teil auf den Batch-Betriebsmodus zurlickzuftihren,
der bei der Modellierung der ,Dunkel-Photosynthese” im Vergleich zum halbkontinuierlichen
Modus des Algenkultivierungssystems verwendet wird. Dies fiihrte zu einer héheren Rohstoff-
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und Energieintensitat und zu grélReren Abfallmengen pro erzeugter Produktmasse. Dies ist
typisch fir Batch-Prozesse, bei denen die Produktivitat pro Zeiteinheit deutlich geringer ist als
bei kontinuierlichen Prozessen. Es ist anzumerken, dass der grofite Teil des anfallenden Ab-
falls aus Kulturmedium und Restbiomasse besteht, die beide in Bezug auf die Umweltauswir-
kungen relativ unbedenklich sind. Darlber hinaus kénnte ein Teil des anfallenden Abwassers
recycelt werden, was die Umweltauswirkungen verringern konnte.

Okonomische Bewertung

Unter der Annahme, dass mit dem Prozess der ,Dunkel-Photosynthese” negative Emissionen
erreicht werden, wurde ein hypothetisches Szenario entwickelt, das eine grofl3technische An-
lage beschreibt, in der organische Abfélle als Input fur die Produktion von Wasserstoff und
CO. verwendet werden. Die Brutto- und Nettoarbeitsvolumen des Bioreaktors wurden mit
7200 m?3 bzw. 6000 m*® angenommen. Es wurde ferner angenommen, dass die Brutto-Biowas-
serstoffausbeute aufgrund von Verlusten im Gasaufbereitungssystem um 8 % verringert wird.
Das Produktgas erreicht einen Reinheitsgrad von 99 % Wasserstoff und wird auf 700 bar ver-
dichtet. Weitere Verluste oder Leckagen fiir Wasserstoff wurden nicht beriicksichtigt. Auf der
Grundlage des Reaktorvolumens, der Anlagenverfigbarkeit und der Dichte der Einsatzstoffe
wurde davon ausgegangen, dass jahrlich 186,7 Tonnen Abfall oder Reststoffe verarbeitet wer-
den. Der Strombedarf der Anlage wurde mit 7,25 % der gesamten erzeugten Strommenge
angesetzt, basierend auf typischen Werten flir Biogasanlagen. Damit wurde der Strombedarf
einschlieBlich der Substratvorbehandlung (Zerkleinerung, Pumpen, Mess- und Regeltechnik)
und der Produktgasaufbereitung gedeckt. Der Strom wird aus dem deutschen Netz zu einem
durchschnittlichen Preis von 0,176 EUR/kWh¢ bezogen. Warme wird flr die Hygienisierung
der Substrate benétigt. Der Bedarf wird auf der Grundlage der Substrat- und Prozesswasser-
menge geschatzt. Die Heizkosten werden mit 0,09 EUR/kWhy angenommen. Die WarmerUck-
gewinnung aus dem Obstverarbeitungsbetrieb senkt den jahrlichen Warmeverbrauch, wenn
man davon ausgeht, dass das Substrat mit Abwarme auf 50 °C vorgewarmt werden kann.

Fir die Berechnung der Investitionskosten (CapEx) wurde die faktorielle Kostenschatzung In-
vestitionsausgaben (CapEx). Die Betriebskosten (OpEx) werden auf Basis von Anlagendimen-
sionen, Versuchsdaten Erfahrungswerten aus Biogasanlagen in Deutschland und Zuschlags-
faktoren. Die Gesamtanlagenkosten enthalten die Gesamtanlagenkosten, einschliel3lich Sub-
stratmanagement, Bakterienmanagement, Bioreaktorsystem, Sterildruckluftsystem, Garrest-
und Gasaufbereitung. Diese Kosten sind in der nachstehenden Tabelle 11 zusammengefasst.

Tabelle 11: Absolute Werte und Prozentsatz der verschiedenen CapEX Komponenten.

Elementbeschreibung Kosten Prozentsatz der Investitionskosten
(EUR)

Substratmanagement 1.175.200 12%
Bioreaktorsystem 706.300 7%
Garrestverarbeitung 506.500 5%
Bakterienmanagement 145.450 1%
Sterilluft-Kompressionssystem 140.850 1%
Gasaufbereitungssystem 89.150 1%
Gesamtkosten der Anlage 2.763.450 28%
Direkte und indirekte Kosten 2.686.050 27%
CapEx Kohlenstoffspeicherung 4 422 000 45%
Gesamtkosten (CapEX) 9.871.500 100%

Die variablen Kosten, die auf 1.412.800 EUR pro Jahr geschatzt wurden, beinhalten Ausgaben
fur Strom, Warme, Prozesswasser, Aktivkohle sowie Transport, Lagerung und Uberwachung
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des biogenen CO-. Die fixen Produktionskosten umfassen die Ausgaben fir Steuern und Ver-
sicherungen, Instandhaltung und Personalkosten und sind in Tabelle 12 zusammengefasst.

Tabelle 12: Absolute Jahreswerte und Prozentsatz der verschiedenen OpEX-Komponenten

Elementbeschreibung Kosten Prozentsatz der Betriebskosten
(EUR/a)

Strom 101.700 5%
Warme 696.100 32%
Prozesswasser 307.000 14%
Aktivkohle 46.100 2%
Kohlenstoff Speicherungssystem  261.900 12%
Summe variable Kosten 1.412.800 65%
Steuern und Versicherungen 98.700 5%
Wartung 197.400 9%
Personalaufwand 480.100 22%
Summe fixe Kosten 776.200 35%
Summe OpEx 2.189.000 100%

Die internen nivellierten Energiekosten des Biowasserstoffs aus dem Beispielprojekt wurden
auf 0,12 EUR/kWh Hz bzw. 4,00 EUR/kg H. geschatzt. Sie sind damit niedriger als die von
grinem Wasserstoff aus Elektrolyse unter Verwendung erneuerbarer elektrischer Energie
(0,17 EUR/KWh H> bzw. 5,67 EUR/kg H). Dies deutet darauf hin, dass das Beispielprojekt
unter den getroffenen Annahmen bereits mit der Erzeugung von griinem Wasserstoff durch
Elektrolyse wettbewerbsfahig sein kdnnte. Fir das Beispielprojekt betrugen die nivellierten
Kosten von kohlenstoffnegativem Wasserstoff (d.h. einschlie3lich der Internalisierung der Kos-
ten fur die CO2-Entfernung) 0,013 EUR/kWhH> (0,43 EUR/kg H). Der Vergleich dieser Strom-
gestehungskosten mit denen alternativer Technologien verdeutlicht den hohen 6kologischen
Nutzen von kohlenstoffnegativem Wasserstoff. Werden alle positiven und negativen Effekte in
die Berechnungen einbezogen, verliert die fossile Alternative grauer Wasserstoff aus Erdgas
(0,12 EUR/kKWh H2 bzw. 4,00 EUR/kg H2) an Wettbewerbsfahigkeit. Ein direkter Vergleich mit
dem konventionellen fossilen Energietrager Erdgas flhrt zum gleichen Ergebnis: Die internen
Stromgestehungskosten von 0,02 EUR/kWh wiirden bei Einbeziehung der externen Kosten
der THG-Emissionen auf 0,06 EUR/kWh steigen. Im Vergleich zu Wasserstoff aus Elektrolyse
unter Verwendung von erneuerbarem Strom stellt die positive Wirkung der negativen Emissi-
onen ebenfalls einen erheblichen Vorteil flr das Beispielprojekt dar.

5.2.4.3 Simulation zur Identifikation von technischen Entwicklungansétzen

Far die Identifizierung vielversprechender Entwicklungsoptionen fur die evaluierte Bioraffinerie
wurde eine andere funktionelle Einheit gewahlt, ndmlich die eingesetzte Trestermenge. Die
definierte funktionelle Einheit fir diese Simulationen war also 1 kg Apfeltrester. Dies ermdg-
lichte den Vergleich verschiedener Prozessoptionen, die nicht unbedingt zur Erzeugung von
Wasserstoff fuhrten. Zunachst wurde die ,Dunkel- Photosynthese® separat modelliert, was zur
Produktion von Wasserstoff und CO- als Produkte beitragt. Es wurden ,Credits” fir die Sub-
stitution von fossilem Wasserstoff (,grauer Wasserstoff) und fir die Nutzung von biogenem
CO; vergeben. In diesem Fall wurde angenommen, dass CO; abgeschieden und als Produkt
weiterverwendet wird. Es wurden drei Szenarien definiert: 1) Feststoffe aus der Zuckerextrak-
tion des Apfeltresters werden deponiert, nur CO. und H; als Produkte; 2) Feststoffe werden
zur Stromerzeugung in einem BHKW mit entsprechendem Transport (50 km Entfernung mit
LKW) plus COz und H; als einzige Produkte aus der ,Dunkel-Photosynthese* verwendet; und
3) Szenario 2 plus die Weiterverarbeitung von R. rubrum-Biomasse zur Herstellung von Pro-
teinen fur Tierfutter und Carotinoide.
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Abbildung 14: Umweltauswirkungen fiir unterschiedliche Prozessoptionen.

Da sich die Szenarien 1 und 2 in Bezug auf den Kernprozess nicht unterscheiden, sind ihre
Beitrage gleich grof3. Bei Szenario 3 kommt ein zusatzlicher Prozessschritt hinzu (nachge-
schaltete Verarbeitung der bakteriellen Biomasse), so dass ein weiterer Prozessschritt hinzu-
kommt. Die Ergebnisse zeigen, dass die Produktion des M2SF-Mediums einen grofien Teil
der Umweltauswirkungen fir die ,Dunkel-Photosynthese" ausmacht.

Weitere Ansatze wurden untersucht, um die Umweltauswirkungen des Bioraffineriekonzepts
zu verringern. Die Anderung des Strombezugs vom deutschen Strommix hin zu Windenergie
hat unterschiedlich hohe Auswirkungen auf die jeweiligen Wirkungskategorien. Die hdchste
Reduktion der Umweltwirkungen wird in den Kategorien Meeres- und SuRRwassereutrophie-
rung (66 % und 57 %) sowie Klimawandel (55 %) realisiert. Das terrestrische Versauerungs-
potenzial wird um ca. 20 % verringert. Es ist weiter festzustellen, dass die Veranderung des
Strombezugs auf Windenergie zu einer ca. 30-prozentigen Verringerung des Gesamtenergie-
bedarfs fuhrt. Der Energiebedarf aus nicht erneuerbaren Energiequellen halbiert sich auf ca.
31 MJ, wohingegen sich die Umweltwirkung des erneuerbaren Energiebedarfs fast verdoppelt.

In einer anderen Simulation wurde die Hydrolyse der Apfeltresterfraktion untersucht, um mehr
Zucker zu lésen. Da R. rubrum jedoch nur Fructose verstoffwechseln kann und die Hemizellu-
lose- und Zellulosefraktion des Apfeltresters hauptsachlich zu Glukose hydrolysiert wird, wurde
der zusatzliche Energiebedarf fur die Hydrolyse nicht durch den zusatzlichen Zucker ausge-
glichen. Dies bedeutet, dass die Umweltauswirkungen und die Kosten hdher sind, so dass die
Hydrolyse nicht als wirtschaftliche Option in Betracht gezogen wurde. Weitere Entwicklungs-
potenziale fir die untersuchten Technologien sind in der Technologie-Roadmap beschrieben,
die zusammen mit diesem Bericht vorgelegt wird.

Im Projekt konnten Herausforderungen und mdégliche Lésungswege zur Verbesserung der Ef-
fizienz der Technologien aufgezeigt werden. Hierzu zahlen u.a. die Entwicklung robuster mik-
robieller Stamme zur Verarbeitung verschiedener Substrate, die Reduktion der hohen Kosten
und Umweltauswirkungen des Kulturmediums und die Entwicklung effektiver Verfahren zur
Hygienisierung der verwendeten Substrate. Ein Ansatz hierfir besteht darin, eine vollstandige
Verwertung von Reststoffen und stabile Prozessbedingungen in dezentralen Umgebungen zu
forcieren. Auf technischer Ebene missen zudem Aspekte wie die Reaktorkonstruktion, insbe-
sondere die Bellftung, optimiert werden und kostengtinstigere Technologien zur Aufreinigung
der Produkte entwickelt werden. Die Integration der ,Dunkel-Photosynthese” in kontinuierliche
Prozesse sowie die Berucksichtigung rechtlicher Rahmenbedingungen sind ebenfalls wichtig.

29



5.2.5 Verfahrenstechnische und mikrobiologische Entwicklungen fiir den Auf-
bau einer Pilotanlage

5.2.5.1 Verfahrensoptimierung fiir gezielte semi-aerobe H:-Produktion mit R. rubrum
(IBBS und IGB)

Mit Hilfe eines kommerziellen Wasserstoff-Alarmsensors wurde eine Screening-Methode ent-
wickelt, mit der 50 mL-Kulturen und auch kleinere (2 mL) Mengen in ELISA-Platten mit schnel-
lem Durchsatz gemessen werden konnten. Die Wasserstoff- und CO»-Produktion von S1E
wurde auch im 500 mL-Malfistab mit einem bereits von uns (IBBS) im Rahmen einer anderen
Forderung entwickelten gasdichten und EX-geschiitzen Setup gemessen.®

Zur Verfahrensoptimierung der Wasserstoffproduktion auf Ethanol mit R. rubrum wurde am
Fraunhofer IGB zunachst ein 1 L Bioreaktorsetup angepasst. Zur Analyse der Produktkonzent-
rationen wurden zwei verschiedene Online Messungen integriert. Eine Warmeleitfahigkeits-
messung des produzierten H, und CO; durch BlueSens BlueVary Sensoren, sowie zum Ver-
gleich eine Vollquantifizierung aller Gasbestandteile mittels Massenspektrometrie (Variolytics).
In einem ersten Versuch zum Nachweis der Eignung des Setups wurde eine Fermentation mit
R. rubrum auf Fructose-Succinat Medium durchgefiihrt. Dabei konnte der semiaerobe Zustand
erstmals im Bioreaktor erfolgreich eingestellt werden und die Produktion von Wasserstoff
(0,8 mmol L h') nachgewiesen werden.

Beim erstmaligen Einsatz eines Fructose-Ethanolgemischs zur Produktion von Hz konnte
keine Produktbildung nachgewiesen werden. Der Vergleich ist in Abbildung 15 dargestellt.
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Abbildung 15: Verdnderung des Redoxpotentials (links) wahrend der Kultivierung von R. rubrum mit und
ohne Ethanol im 1 L Bioreaktor. Wasserstoffbildungsraten ohne Ethanol, mit Ethanol und mit einer zu-
satzlichen Stickstoffbegasung zur Einstellung der Redoxpotentiale (rechts). Der semiaerobe Bereich wird
definiert zwischen -150 und -400 mV.

Wie bereits zu erwarten war, zeigte sich bei der Kultivierung mit Ethanol eine geringere Wachs-
tumsrate und ein Erreichen der maximalen Zelldichte erst drei Tage nach der Fermentation
auf Fructose-Succinat Medium. Bei Betrachtung des Redoxpotentials (das Redoxpotential gibt
Auskunft Gber die Menge an oxidierten und reduzierten Substanzen in einem Fermentations-
medium, ein geringer Wert bedeutet ein zunehmend anaerober Zustand) war auffallig, dass
bei Ethanol als Substrat ein deutlich hdheres Redoxpotential als in der Kontrolle festgestellt
wurde. Da die H»-Bildung abhangig ist von dem Reduzierungszustand, kénnte hier eine Ursa-
che fiur die ausbleibende H:-Bildung liegen. Erklarungen fir das erhéhte Redoxpotential
konnte einerseits sein, dass Ethanol ein bereits reduziertes Substrat ist, dass im Stoffwechsel
dann oxidiert wird. Dadurch nahm die Menge an reduzierten Substanzen (Ethanol) im Medium
ab und oxidierte Metaboliten (wie Acetat) zu, wodurch das Redoxpotential stieg. Eine weitere

% Autenrieth, C., Shaw, S., and Ghosh, R. (2021) Metabolites 11: 667. New approach for the construction and calibration of gas-
tight setups for biohydrogen production at the small laboratory scale.
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Erklarung konnte eine geringere Sauerstoffverbrauchsrate gewesen sein, aufgrund einer Inhi-
bition des Stoffwechsels durch Ethanol. Um diese These zu uberprifen wurde eine Regelung
des Redoxpotentials anhand einer zusatzlichen Begasung mit Stickstoff und einer abhangigen
Einstellung der Ruhrerdrehzahl realisiert. Eine Reihe an Redoxpotentialen wurden dann ein-
gestellt und die Auswirkungen auf die Ho-Bildung Gberprift (siehe Abbildung 15). Dabei konnte
gezeigt werden, dass eine H.-Bildung mit Ethanol als Substrat erzielt werden kann. Zu
beobachten war eine Verschiebung der H2-Bildung hin zu geringeren Redoxpotentialen, wobei
dann annahernd gleiche Produktionsraten erreicht wurden. Wichtig ist anzumerken, dass ein
Redoxpotential von -400 mV bereits anaeroben Bedingungen entspricht und kein Ethanol zur
Herstellung von H, mehr verstoffwechselt wurde. Daher wurde als Prozessparameter ein
Redoxpotential von -300 mV bis -350 mV ausgewahlt, sofern eine Reaktorsteuerung technisch
moglich war.

Auf Basis dieser Ergebnisse wurde sowohl aerob als auch semiaerob in vier
Fermentationsversuchen im 1L Bioreaktor fermentiert um kinetische Kennzahlen zur
Beschreibung und Modellierung des Prozesses zu gewinnen. Bei der Limitierung von Sauer-
stoff konnte ein bereits beobachteter Effekt erkannt werden: Durch eine verringerte, oxidative
Aktivitat der Mikroorganismen sank die Wachstumsrate unter semiaeroben Bedingungen
(Carius et al. 2008). Des Weiteren wurde ebenfalls ein geringerer Biomasseausbeutekoeffi-
zient Yx;s beobachtet. Erklarbar ist dieser Effekt anhand der Bildung von extrazellularen Meta-
boliten, eine Bildung von Acetat, Bernsteinsaure und Ameisensaure konnte unter semiaeroben
Bedingungen nachgewiesen werden. Durch die Regelung des Redoxpotentials
auf -300 bis -350 mV konnte eine Konversion nicht nur von Fructose sondern auch von Ethanol
in Hz nachgewiesen werden. Somit konnte der Prozess in Vorbereitung auf die Etablierung
eines mehrstufigen Verfahrens mit Zufitterung grundlegend charakterisiert werden.

5.2.5.2 Genom-Screening von R. rubrum fiir weitere H.-Uberproduzenten, die auf Rest-
stoffstrome von Evonik wachsen (IBBS)

Im Laufe des Projekts hatte sich herausgestellt, dass mit Ethanol als einzigem Substrat keine
Wasserstoffproduktion méglich war, dass allerdings andere hochwertige Stoffe, wie z.B. PHB
Uberproduziert wurden. Somit war es dennoch interessant, die Ursachen der Ethanol-Anpas-
sung auf molekularer Ebene genauer zu untersuchen. Zwar findet man im Genom von
R. rubrum mehrere Annotationen, die auf Alkohol-Dehydrogenasen hinweisen, eine Ethanol-
abhangige Enzymaktivitat konnte aber bislang nicht nachgewiesen werden (auch nicht von
uns).
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Abbildung 16: (A) Differenzspektroskopie der wasserloslichen Fraktionen aus aufgeschlossenen Zellen,
die in verschiedenen Kulturmedien geziichtet wurden, zeigt, dass in S1E nach Wachstum in 2% Ethanol
Cytochrom ¢’ als Haupt-Cytochrom vorliegt, wahrend im Wild-Typ normalerweise nur Cytochrom c2 in
groBeren Mengen nachgewiesen werden kann. (B) zeigt die Referenzspektren von gereinigten Cytochro-
men.
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Mit Hilfe von Spektroskopie (Abbildung 16) und Proteomics-Untersuchungen (Abbildung 17)
konnten wir aber wertvolle Hinweise auf den mdglichen Mechanismus der Ethanol-Verwertung
in R. rubrum finden: auffallend war, dass im Ethanol-angepassten Stamm der Redox-carrier
Cytochrom ¢’ in viel groReren Mengen als Ublich vorlag. Normalerweise ist Cytochrom c2 das
vorherrschende wasserlosliche Cytochrom, und Cytochrom c’liegt nur in kleinen Mengen vor.
Da Cytochrom c’aber isopontential mit dem Ethanol/Acetaldehyd-Redoxpaar ist, liegt die Ver-
mutung nahe, dass wir den Elektronenakzeptor fir die Ethanol-Oxidationsreaktion der (weiter-
hin noch unbekannten) Alkohol-Dehydrogenase entdeckt haben. Untersuchungen zur weite-
ren Charakterisierung der Cytochrom c’abhangigen Ethanol-Verwertung laufen noch, und ein
Manuskript Gber diese Ergebnisse ist in Bearbeitung.
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Abbildung 17: (A) SDS-PAGE von ausgewahlten Fraktionen der wasserl6slichen Proteine von S1E. (B) Pro-
teomics Analyse der Banden 17 bzw. 18 bestétigen einen iiberdurchschnittlich hohen Anteil an Cytochrom
c.

5.2.5.3 Optimierung Verfahrenskonzepte fiir hohe Raum-Zeitausbeuten im Laborreak-
tor (IGB)

Ziel dieses Arbeitspakets am Fraunhofer IGB war die Etablierung eines 2-stufigen Prozesses.
Hierbei sollte in einer ersten Phase ein Hochzelldichteverfahren unter aeroben Bedingungen
etabliert und in einer zweiten Phase durch eine Umstellung der Fermentation zu semiaeroben
Bedingungen die H>-Bildung initiiert werden. Zur Etablierung eines Hochzelldichteverfahrens
wurde im Verlauf der Kultivierung die bakterielle Biomasse durch eine zusatzliche Zufutterung
von Substratldsungen gesteigert. Innerhalb des Projekts wurden hierflir zwei verschiedene
Verfahrenskonzepte zur Zufitterung in Dreifachbestimmung getestet. Eine pO»-abhangige Zu-
futterung, hierbei sank zunachst die Gelostsauerstoffkonzentration (pO-.) im Fermentations-
medium durch die Stoffwechselaktivitat der Bakterien. War das Substrat vollstandig durch die
Bakterien aufgebraucht sank diese Aktivitat wieder und ein Anstieg des pO,-Signals aufgrund
der Begasung und Ruhrung des Bioreaktors trat auf, der sogenannte ,hunger peak®. Durch
eine Regelung wurde als Reaktion auf dieses Signal die Substratlésung als Puls in den Reak-
tor zugegeben, wodurch wieder Substrat flir den Aufbau von Biomasse vorlag. Als zweites
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Verfahren zur Steigerung der Biomassekonzentration wurde ein Zulaufverfahren mit zuneh-
mender Futterung getestet. Dabei wurde entsprechend der vorliegenden Biomassekonzentra-
tion, der Wachstumsrate und des Biomasseausbeutekoeffizient eine Zuflutterung so einge-
stellt, dass die Menge an zugegebenem Substrat der Menge an Verbrauch entsprach. Theo-
retisch sollte dieses Verfahren in hdheren Zelldichten resultieren. Die Ergebnisse der im An-
schluss favorisierten pOz-abhangigen Zufiitterung sind in Abbildung 18 dargestellt.
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Abbildung 18: Etablierung eines Zulaufverfahrens fiir hohere Zelldichten durch eine pO2-abhingige Zufiit-
terung im 1 L MaRBstab.

Wahrend bei der pO2-abhangigen Zufitterung eine maximale Biotrockenmassekonzentration
von 33,4 g L' erreicht werden konnte, wurde bei der zunehmenden Futterung lediglich eine
maximale Konzentration von 13,8 g L' erzielt. Die Diskrepanz in den Resultaten Iasst sich
anhand des Verlaufs der Substrat- und Metabolitenkonzentration erklaren. In der Auswertung
der zunehmenden Futterung wurde festgestellt, dass im Verlauf der Kultivierung eine Akku-
mulation von bis zu 25 g L™ Ethanol auftrat, in dessen Folge der Bakteriengehalt aufgrund der
Toxizitat von Ethanol abnahm. Diese Unstimmigkeit in der Konzentration der zugegebenen
Substraten resultierte aus der Akkumulation von organischen Sauren, insbesondere von Es-
sigsaure, Bernsteinsdure und Ameisensaure. In 48 Parallelkultivierungen im Mikrofermenter-
system konnte eine deutliche Inhibierung des Wachstums bereits bei geringeren Konzentrati-
onen von Essigsaure, Ameisensaure oder Propionsaure festgestellt werden (beginnend ab
1-4 g L™"). Somit lag keine Ubereinstimmung zwischen der fiir die Zufitterung definierten und
der tatsachlichen Wachstumsrate mehr vor, die Zufutterungsrate war zu hoch und Ethanol
wurde bis zum Zelltod zugegeben. Da zum einen mit der pO»-abhangigen Zufutterung im La-
bormalfstab eine hdhere Zelldichte erreicht wurde und durch die Art des Verfahrens vermieden
werden kann, dass es zu einer Akkumulation von Ethanol im Reaktor kommen kann, wurde
sich aufgrund der Robustheit dieser Zufiitterungsmethode fir das Verfahren fir den Demonst-
rator Mal3stab entschieden.

Da die Bildung von Sauren wahrend der aeroben Wachstumsphase den Prozess aufgrund
einer Hemmung der Wachstumsrate verlangsamten, aber auch verhindern, dass die Substrate
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vollstandig vom Bakterium in Form von Biomasse umgewandelt werden, wurden weitere Un-
tersuchungen zur Saurebildung durchgefihrt. Hierflr wurde bei der Fermentation durch Steu-
erung der Begasung und der Rihrung verschiedene Redoxpotentiale eingestellt und die Sau-
rebildung bestimmt. Dabei konnte beobachtet werden, dass erst ab einem Redoxpotential von
-80 mV eine Bildung von Sauren als Metaboliten gemessen werden konnte. Zwischen -80 mV
und -200 mV trat noch eine gemaligte Saurebildung auf, ab -250 mV wurde in grofierem Mal3-
stab die Bildung von Bernsteinsaure, Essigsdure und Ameisensaure beobachtet. Dieses Ver-
halten wird unter dem Begriff Acidogenese zusammengefasst und ist ein fir R. rubrum, und
andere fakultative Anaerobier, bereits beobachtetes Verhalten. Fir die Steuerung der Phase
zum Biomasseaufbau in der Fermentation wurde daher der Schluss gezogen, dass durch Be-
gasung und Ruhrung des Fermentationsmediums verhindern werden soll, dass es zur Saure-
bildung kommt. Hierflr wurde fir zuklnftige Versuche der pO.-Regelwert von 5 % auf 10 %
angehoben, um sicherzustellen, dass die Regelung eine Saurebildung wahrend der aeroben
Fermentation unterbindet.

5.2.5.4 Aufbau und Inbetriebnahme eines 5x25 L Photobioreaktor-Moduls zur Algen-
kultivierung; Integration der CO>-Verwertung und interne Abgasriickfiihrung

5.2.5.4.1 Ergebnisse Labormal3stab

Prozessoptimierung hinsichtlich beidseitiger Beleuchtung, CO; und Nahrstoffe

Die Herausforderung bei der Algenkultivierung war die Prozessintensivierung als Spagat
zwischen Nachhaltigkeit und Rentabilitét. Einer der wichtigsten Aspekte dieses Ansatzes war
die optimierte Lichtnutzung. Photobioreaktoren ermdglichen eine prazise Steuerung des
Lichtregimes, was die Produktivitdt und die Effizienz der Lichtumwandlung erheblich steigert.
Indem sie die Algen mit der optimalen Lichtmenge versorgen, maximieren diese Systeme
nicht nur die photosynthetische Aktivitat und damit die Biomasseproduktivitat. Uber die
Reaktorgeometrie und die Durchmischung wird maRgeblich die Effizienz der
Lichtkonversion in Biomasse beeinflusst.

Die Optimierung erfolgte unter besonderem Fokus des Energiebedarfes mit dem fir die on-
site Demonstration ausgewahlten Algenstamm Chlorella sorokiniana. Die Ubertragung des
bisherigen Prozess-Knowhows mit diesem Stamm auf das neue Beleuchtungskonzept mit
beidseitiger LED-Beleuchtung erfolgte im 6L-Mafstab in FPA-Reaktoren, die beidseitig mit
LEDs (Lumitronix 3000 K warmweif}) beleuchtet wurden. Der Fokus lag hierbei auf der Licht-
ausbeute, d.h. die Konversion von Licht in Biomasseproduktivitat. Die Lichtausbeute ist ab-
hangig vom verflugbaren Licht pro Einzelzelle im Reaktorvolumen, der Biomassekonzentration
und der Durchmischung im Reaktorvolumen.

Ausgehend von den Ergebnissen bei einseitiger Beleuchtung der Reaktoroberflache wurde die
Lichtmenge pro g Biomasse im Reaktorvolumen variiert und die entsprechende Biomassepro-
duktivitat (g TS L™ d), sowie die Lichtausbeute (g Biomasse/mol Photonen) bestimmt. In Ab-
bildung 19 sind die Versuchsergebnisse fiir die verschiedenen Beleuchtungsszenarios aufge-
fuhrt.

34



A C. sorokiniana Wachstum beidseitige Beleuchtung C Strombedarf und Produktivitat mit beidseitiger Beleuchtung
mit 5 und 10 pmol Photonen g TS 151
300 4

beid:
mit 5 und

7 e _ 250
4 v
a 3 T
6 - .
= 200 ey
C / =2 L] a L]
_ 5 5 z L] B
= o €t 150 Z 2
n 4 ’ I o z
" od a £
E 100 s &
s b 1
50
1
0 0 0
0 1 2 3 4 0 250 500 750 1'000 1'250
Zeit [Tage) PFD [pumol Photonen m? s1]
Wachstum lav=5umol/g TS*s B Spmol-Strombedarf [kWh/kg TS] ® 10pmol-Strombedarf [kWh/kg TS]
© Wachstum lav=10pmol/g TS*s Prod. lav=5pmol/g TS*s o-Prod. lav=10pmol/g TS*s
‘ B C. sorokiniana Produktivitit und Lichtausbeute be D C. Sorokiniana Produktivitat und Strombedarf bei

ger Beleuchtung r Beleuchtung

imol Photonen g TS 1s'! mit 5 L imol Photonen g TS !s'!

o

S/mol Photonen]
o
h/kg TS,
]
w

K
]
]

]

Produktivitat [g/1*d

Zeit [Tage] Trockensubstanz [g/l]

o Produktivitit lav=Spmol/g TS*s - Lichtausbeute lav=5pmol/g TS*s | [ @ Sumol-Strombedarf [kWh/kg TS] B 10pmol-Strombedarf | [kWh/kg T5]

©-Produktivitt lav=10pmol/g TS*s x Lichtausbeute lav=10pmol/g TS*s Prod. lav=5umol/g T5*s -o-Prod. lav=10pmol/g TS*s

Abbildung 19: Ermittlung des optimalen Beleuchtungsszenarios fiir C. sorokiniana in Photobioreaktoren,
die beidseitig beleuchtet wurden. Fiir das Beleuchtungsszenario wurde die Lichtintensitat auf der Reaktor-
oberflache je nach Biomassekonzentration im Reaktorvolumen eingestellt (umol Photonen / g TS*s). Die
Anpassung der Lichtintensitét an die Biomassekonzentration erfolgte téglich. [A] Wachstum, [B] Biomasse-
produktivitit [g TS L d') und Lichtausbeute (g TS mol Photonen™) bei einer spezifischen Lichtverfiigbar-
keit von 5 und 10 pmol Photonen g TS s™1. [C] Strombedarf um ein kg Biomasse zu produzieren (kWh/kg
TS) und Biomasseproduktivitit (g TS L d-') mit steigender Photonenfluxdichte PFD in pmol Photonen m?2
s™!; [D] mit zunehmender Biomassekonzentration im Reaktor nimmt je Beleuchtungsszenario die Biomasse-
produktivitat [g TS L' d*'] zu, der Strombedarf pro kg erzeugter Biomasse bleibt nahezu konstant.

Ergebnisse

e Wachstum und Biomasseproduktivitdt waren abhangig von der Lichtverfugbarkeit (umol
Photonen/g TS*s). Durch eine hohe Lichtverfiigbarkeit konnte mit C. sorokiniana die bisher
héchsten Biomasseproduktivitaten erzielt werden (siehe Abbildung 19 [A] und [B]).

e C. sorokiniana setzte auch hohe Lichtintensitaten (siehe Abbildung 19 [C]) in Wachstum
und Produktivitat um.

o Der Strombedarf fur die Produktion von 1 kg Algenbiomasse blieb gleich Uber einen weiten
TS-Bereich (siehe Abbildung 19 [D]) und bei beiden Beleuchtungsszenarios. Dies war auf
die gute Lichtverteilung im FPA-Reaktor als Kombination aus beidseitiger Beleuchtung zur
Reduktion der gegenseitigen Beschattung und der Durchmischung im Airlift-Betrieb mit sta-
tischen Mischern, zurickzufiuhren. Der Strombedarf lag aber mit 170 kWh/kg TS noch sehr
hoch im Labor-Setup.

e Eine Reduktion des Strombedarfes kénnte durch neue effiziente LEDs mit hdherer Licht-
ausbeute (mol Photonen/Watt) erreicht werden. Bei den eingesetzten LEDs lag die Licht-
ausbeute nur bei ca. 1,5 ymol Photonen pro Watt. Neue effizientere LEDs haben eine dop-
pelt so hohe Lichtausbeute. Damit kbnnte der Strombedarf pro kg Algenbiomasse auf unter
100 kWh pro kg TS reduziert werden.

e Die Ergebnisse zeigten auch ein mogliches Prozessfenster an, bei dem sowohl eine hohe
Biomasseproduktivitat als auch eine Lichtausbeute > 1 g BTM/mol Photonen erzielt werden
kann. Biomassekonzentrationen bis zu 8 g TS/L kdnnten mit einer spezifischen Beleuch-
tung von 10 ymol Photonen g TS-1s™' noch mit einer hohen Lichtausbeute erzeugt werden.

35



o Die CO,-Verwertung war direkt mit der Biomasseproduktivitdt gekoppelt. Ca. 1,8 kg CO
wurden fur die Produktion von 1 kg Algenbiomasse umgesetzt.

Diese Ergebnisse wurden in AP5.5 hochskaliert und auf den Demonstrator Ubertragen.

Fazit: FUr den ausgewahlten Algenstamm C. sorokiniana wurde im LabmalRstab das
Prozessfenster bestimmt fir die maximale Verwertung von CO..

Produktion von Co-Produkten (Starke, Lutein) mit Mikroalgen aus CO:

Mit der Erzeugung von Co-Produkten wie Starke und Lutein durch C. sorokiniana kann die
Wertschdpfung aus Chlorella-Biomasse erhoht werden. C. sorokiniana zeichnet sich durch
einen hohen Luteingehalt in der Wachstumsphase aus. Unter Stickstofflimitierung
bildet C. sorokiniana Starke.
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Abbildung 20: Starkebildung durch C. sorokiniana nach N-Limitierung. [A] Biomassezunahme, Starke-,
Chlorophyll- und Luteingehalt der Biomasse iiber die Zeit. [B] Verlauf der spezifischen Lichtverfiigbarkeit
(in umol Photonen gTS-'s™) und der daraus resultierenden Biomasseproduktivitét (g TSI"'d") und Lichtaus-
beute (g TS mol Photonen™").

Ergebnisse

= Die Kultivierung erfolgte in zweiseitig beleuchteten Laborreaktoren und einer spezifischen
Lichtverfiigbarkeit von 8 umol Photonen g TS's™'. Durch Verbrauch der Stickstoffquelle
setzte die Akkumulation von Starke als Speicherstoff der Photosynthese ein. Innerhalb
von 3 Tagen wurden 45% Starke intrazellular akkumuliert (siehe Abbildung 20 [A]).

» Die maximale Biomasseproduktivitat betrug 4,5 g TS L'd" (siehe Abbildung 20 [B]).

» Die Lichtausbeute an Tag 3 war immer noch sehr hoch mit ca. 1 g TS/mol Photonen. Dies
kénnte auf die fehlende Anpassung der spezifischen Lichtverfiigbarkeit an Tag 2 und die
hohe Biomassekonzentration von 12 g TS I zuriickzufiihren sein.

= Allerdings nahm wahrend der N-Limitierung der Lutein-Gehalt von 1,5% auf 0,5 % (w/w) ab
(siehe Abbildung 20 [A]).

Fazit: C. sorokiniana konnte unter Stickstofflimitierung effizient CO, zu Starke konvertieren
und intrazellular Starke bis zu 45% des Zellgewichtes akkumulieren. Der Luteingehalt von
C. sorokiniana war mit 1.5% vergleichsweise hoch und konnte fir die Erhohung der Wert-
schoépfung aus der produzierten Algenbiomasse beitragen.

5.2.5.4.2 Ergebnisse Technikum/Pilotierung
Integration CO2-Verwertung und interne Abgasriickfiihrung

Fir die Kopplung der Algenproduktion mit der Wasserstoffproduktion durch R. rubrum sollte
der COg-haltige Abgasstrom aus dem Fermenter zur Produktion des Mikroalgenstammes
C. sorokiniana genutzt werden. Um den CO2-Volumenstrom aus der Wasserstoffproduktion
mit R. rubrum effizient zu verwerten wurde eine Abgasrickflihrung etabliert um nur tatsachlich
fixiertes CO. im Abgasstrom zu ersetzen, dabei war auf ein ausreichendes CO- : O2-Verhaltnis
an geléstem CO2 und Oz im Medium von minimal 0,4 zu achten. Im Stack-Reaktor wurde der
Abgasstrom uber eine Membranpumpe erneut verdichtet und Uber die Begasungseinheit am
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Boden der FPA-Reaktoren den Reaktoren wieder zugefiihrt. Uber die pH-Regelung wurde né-
tiges bzw. verbrauchtes CO: in den Luft-CO2-Strom zudosiert. Flr die Kontrolle wurden Sen-
soren zur Messung des Geldst-O, und CO,-Gehaltes im Medium installiert und in die Steue-
rung integriert (siehe Abbildung 21).
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Abbildung 21: Sensorsignal fiir die Messung von geléstem CO2 und Oz im Kulturmedium. In [A] wird durch
Fiitterung von Ammonium eine pH-Wert-Anderung und damit CO2-Bedarf ausgeldst. Erfolgt keine NH4-Fiit-
terung mehr, fillt der CO2-Bedarf auf einen nahezu konstanten Wert ab. Das CO2:02-Verhiltnis bleibt mit 4-
5 weit lGiber dem Sollwert.

Ergebnisse

¢ Die Abgas-Rezirkulation reduzierte den CO»-Bedarf auf 0,2 bis 0,3 % (v/v) je nach Bio-
massekonzentration und Nahrstoffgehalt (Ammonium und Phosphat).

o Das CO2:0,-Verhaltnis war ausreichend, so dass keine Sauerstoffhemmung eintrat, die die
Photosyntheserate reduziert.

¢ Eingespeistes CO, wurde fast vollstandig umgesetzt

¢ Insgesamt konnte der CO2-Bedarf um >90 % reduziert werden.

Fazit: Der CO2-Bedarf konnte um >90% reduziert werden, und es trat keine Sauerstoffnem-
mung ein.

Aufbau und Inbetriebnahme eines 5x25L Photobioreaktormoduls zur Algenkultivierung

Fir die Demonstration der Kopplung eines Algenreaktors mit der fermentativen Hx-Produktion
mit R. rubrum wurde ein kompakter modularer Stackreaktor bestehend aus 5 x 25L FPA-Re-
aktoren, die miteinander zu einem Reaktormodul verbunden waren, aufgebaut (siehe Abbil-
dung 29). Der Stack-Reaktor hatte folgende zusatzliche Ausstattung, die teilweise in diesem
Projekt entwickelt wurden:

= Abgasruckfuhrung um den CO2-Bedarf zu reduzieren (siehe Abbildung 22 [C]) und gleich-
zeitig sollten keine Hemmung im Prozess durch Sauerstoffakkumulation im Abgasstrom
erfolgen. Dazu wurden Sonden zur Messung des Gel6st-O, und CO2-Gehaltes im Medium
installiert und in die Steuerung integriert. Der CO.-Bedarf konnte um >90% reduziert wer-
den, und es trat keine Sauerstoffhemmung ein.

» Integration einer OD-Sonde zur Messung der Biomassekonzentration in das Steuerungs-
konzept. Die Kalibrierung der Sonde erfolgte nach einer neuen Modellgleichung (Disserta-
tion Yen-Cheng Yeh, IGB), deren Genauigkeit die Anpassung der Lichtintensitat an stei-
gende Biomassekonzentrationen im Reaktor auch bei hohen Biomassekonzentrationen er-
laubt. Zusatzlich kénnen Uber diese Sonde Futterungs- und Erntezyklen ausgeldst werden
(siehe Abbildung 22 [F] und [G]).

= Das Steuerungskonzept wurde um die oben genannten Funktionen erweitert und getestet.
Dies erlaubt auch eine Remote Control woriber nicht nur der aktuelle Zustand der Kultur
abgefragt werden kann, sondern auch Futterungs- und Erntezyklen ausgeldst werden kon-
nen.

» Neues Beleuchtungskonzept mit energieeffizienten LEDs von Lientec: warmweille LEDs
(3000K) mit zuschaltbaren blauen und roten LEDs.

» Der Energiebedarf fir den Anlagenbetrieb wurde kontinuierlich erfasst, wobei der
Hauptenergiebedarf die LED-Beleuchtung ist (siehe Abbildung 22 [C]).
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Komponenten des 5x25L Stack-FPA-
Reaktors:
[A] Flachplatten-Airliftreaktor Einzelpaneele
[B] Die FPA-Reaktoren werden je Reaktoroberfliche
mit einem LED-Panel beleuchtet
[€] Eine Membranpumpe rezirkuliert den
Abgasstrom (Luft + CO2) zwischen Abluft und
Zuluft
[D] Die Kiihlung erfolgt durch Eintauchen der
Reaktoren in ein temperiertes Wasserbad
[E] Steuerungseinheit mit Touchpanel. Erfassung
und Speicherung der Prozessdaten (und der online-
Daten der Sensoren [F])
[F] Integrierte anline-Sensoren: pH, Temp, Druck
N (Fillstandsmessung), AU (OD), CO;- und O; geldst.
[G] Automatische Fltterung von Nahrstoffen und
Stellmittel
[H] Sterilisation des Zulaufs (Medium oder
Spllwasser) mittels UV
Nicht gezeigt sind Mediums- und Erntebehdlter

Abbildung 22: Kompakter modularer Photobioreaktor.

Der Demonstrator wurde mit C. sorokiniana in Betrieb genommen und getestet. Die eingesetz-
ten Parameter wurden in den folgenden TP ermittelt bzw. entwickelt und getestet.

Fazit: Ein mobiler Demonstrator bestehend aus 5x25L FPA-Reaktoren wurde aufgebaut und
in Betrieb genommen. Damit kann CO2 aus dem Abgasstrom der R. rubrum-Fermentation mit
der Algenproduktion gekoppelt werden. Die Versuche sollten vor Ort bei Evonik erfolgen.

5.2.5.5 Entwicklung eines 2-stufigen Prozess zur Hz-Produktion mit Chlamydomonas
reinhardtii: Optimierung Starkegehalt und Lichtintensitat unter anaeroben Be-
dingungen

Far die Immobilisierung der Algen wurden Acrylglasplattchen verwendet, welche in einem ers-
ten Schritt mit Sauerstoffplasma aktiviert wurden um eine hydrophile Oberflache zu erhalten.
Untersucht wurden zwei unterschiedliche Verfahren — die direkte Immobilisierung der Mikroal-
gen auf Chitosan und die Immobilisierung in einer Alginatschicht. Flr beide Verfahren wurden
die Plattchen nach der Aktivierung mit Chitosan beschichtet. Es wurde darauf geachtet, dass
die Kunststofftrager recycelt werden kénnen, um die Kosten bei einer Skalierung zu senken.
Beide Beschichtungsmethoden lassen ein relativ einfaches Recycling zu.

Direkte Immobilisierung auf Chitosan

Da Chitosan ein Biopolymer ist, welches Mikroalgen Uber positiv geladene Aminogruppen
elektrostatisch binden kann, wurde versucht eine einzellige Schicht (Monolayer) von Mikroal-
gen direkt auf den Kunststofftrager zu binden. Obwohl mit diesem Verfahren innerhalb von
weniger als einer Stunde eine dichte Algenschicht immobilisiert werden konnte, war das Ver-
fahren nicht anwendbar, da die Algen aus bislang unerklarlichen Grinden nach etwa
einem Tag zum groéften Teil abgestorben waren.

Abbildung 23: a) Immobilisierung von Mikroalgen durch Einlegen eines mit Chitosan beschichteten Kunst-
stofftragers in Algensuspension. b) und c) Betrachtung der Algenschicht unter dem Lichtmikroskop direkt
nach der Immobilisierung. d) Abgestorbene (ausgebleichte) Algenzellen nach einem Tag.
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Immobilisierung in Alginat

Chitosan (ein Polykation) verbindet sich auch mit dem Polyanion Alginat. Daher wurde fur eine
Beschichtung mit Alginat eine Erstbeschichtung mit Chitosan durchgefiihrt. Die Algen wurden
bei diesem Verfahren in einer Zentrifuge zuerst aufkonzentriert und dann in Alginat gegeben
und vermischt. Mit einem Spincoater wurde dann das Alginat-Algen-Gemisch auf die Plattchen
gegeben um bei etwa 1400 U/min eine gleichmafige Schicht auf dem Substrat zu erhalten.
Es konnten Schichtdicken von nur 20 um hergestellt werden, welche somit einem Monolayer
nahekommen (ausgewachsene C. reinhardtii-Zellen haben einen Durchmesser von 8-10 um).
Zwar konnte mit diesem Verfahren keine so hohe Dichte wie bei der direkten Immobilisierung
erreicht werden, jedoch blieben die Zellen im Alginat gut erhalten. So wurde nach der
Immobilisierung ein Wachstum beobachtet, welches auch genutzt werden kénnte um Gber einen
Zeitraum von mehreren Tagen die Algendichte in der Alginat-Schicht noch zu erhéhen.

Fazit

Fir die Wasserstoffversuche im Labor als auch flr spatere Versuche mit einem
vorgesehenen Demonstrator wurde das zweite Verfahren ausgewahlt, bei welchem die
Mikroalgen in einer Alginat-Schicht immobilisiert wurden.

Aufbau Laborversuch

Fir den Reaktor wurde ein Verteiler aus der Hochvakuumtechnik verwendet, an welchem
diverse Leitungen und Sensoren (ber gasdichte Verbindungen angeschlossen wurden. Die
Beleuchtung der Algen erfolgte Uber einen Lichtleiter welcher seitlich in die Reaktorkam-
mer fuhrte. Aufgrund von Problemen bezlglich der Dichtigkeit (Eindringen von O, aus der
Umgebungsluft), mussten diverse Umbauarbeiten und Anpassungen durchgefiihrt werden.
Nach diesen Anpassungen konnte jedoch eine sehr hohe Dichtigkeit erreicht werden, so-
dass ein Sauerstoffpartialdruck von weniger als 0.01 mbar uUber mehrere Stunden gehal-
ten werden konnte. Die Gase Sauerstoff und Wasserstoff wurden mit einem Massenspektro-
meter gemessen. Eine Kiihlfalle mit Flissigstickstoff fror dabei das Wasser aus dem
zugefiihrten Gasstrom aus um eine zuverlassige Wasserstoffmessung zu gewahrleisten. Mit
einem angeschlossenen Ultraschallvernebler konnte die relative Feuchte im Reaktor bis

i | B |

Abbildung 24:a) Aufbau des Laborversuchs. b) Nahaufnahme von Reaktor und Gasanschliissen. c) Licht-
leiter mit montierten und beschichteten Kunststofftrager.

Wasserstoffproduktion

In Vorversuchen konnte bereits gezeigt werden, dass Algen im Vakuum Uberleben kénnen.
Zwar hatten in der Vergangenheit mehrere Forschungsgruppen das Verhalten der Algen bei
niedrigem Druck bereits untersucht (v.a. fur Anwendungen im Weltraum), jedoch wurden mit
C. reinhardtii gemal aktuellem Wissenstand bisher keine Versuche unterhalb von 700 mbar
durchgefluhrt, bei denen die Vitalitat der Algen untersucht wurde. In den Vorversuchen konnte
gezeigt werden, dass die Algen nach dem Aussetzen in einem Vakuum von unter 40 mbar
Uber eine Stunde ein unverandertes Wachstum aufwiesen (bei Atmospharendruck). Die De-
kompressionsrate ist jedoch kritisch, da bei zu schneller Druckabsenkung die Zellhullen der
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Algen aufgrund expandierender Gase im Zellinnern Schaden nehmen kénnen. Nach Untersu-
chung verschiedener Dekompressionsraten, wurde eine Druckabsenkung von 1 bar auf 100
mbar innerhalb von einer Stunde als geeignet festgelegt. Flr die Wasserstoffversuche wurde
Argon als Tragergas fur das Massenspektrometer verwendet. Nach der Druckabsenkung auf
100 mbar wurde der Reaktor daher mit Argon gespult um den Sauerstoff im System zu entfer-
nen. Die Gasphase im Reaktor bestand danach im Wesentlichen aus Argon (Partialdruck ca.
72 mbar) und Wasserdampf (Partialdruck ca. 28 mbar). Der Sauerstoff konnte durch das
Durchspllen auf einen Partialdruck von weniger als 0.01 mbar gebracht werden. Aufgrund der
noétigen Vorarbeiten fir einen Versuch und der Tatsache, dass das Massenspektrometer nicht
Uber Nacht laufen kann, waren die langsten durchgeflihrten Versuche im Labor ca. 3 Stunden.
Da wahrend dieser Zeit die kritische Grenze von Sauerstoff von 0.1 mbar nur knapp Uberschrit-
ten wurde, konnten die Versuche ohne aktive Entfernung von Sauerstoff durchgefiihrt werden.
Es konnte gezeigt werden, dass mixotroph kultivierte Algen jedoch in der gleichen Zeit viel
mehr Sauerstoff produzieren. Da bei diesen Kulturen Acetat im Nahrmedium ist, wird durch
den Stoffwechsel der Algen mehr CO2 ausgeatmet, welches wahrend der Wasserstoffproduk-
tion von den Algen wiederum fur die Photosynthese verwendet werden kann. Im Verlaufe der
Versuche wurde daher auf eine autotrophe Kultur umgestellt. Bei dem bislang erfolgreichsten
Versuch waren die Algen in einer ca. 45 ym dicken Alginatschicht eingebettet. Die Algendichte
war jedoch nicht sehr hoch. Nach der Evakuierung des Reaktors und der Anaerobisierung
folgte eine anaerobe Dunkelphase wahrend etwa 2 h (bei < 0.07 mbar Sauerstoffpartialdruck),
wahrend der die Algen das wichtige Enzym Hydrogenase produzierten.

Ergebnisse

Es konnte Uber einen Zeitraum von tber 3 Stunden eine kontinuierliche Wasserstoffproduktion
gemessen werden. Dabei wurde eine flachenspezifische Wasserstoffproduktionsrate von ca.
6.3 NmL H./m? h gemessen. Obwohl der Sauerstoffpartialdruck die kritische Grenze von
0.1 mbar Uberschritten hat, konnte keine Beeintrachtigung der Wasserstoffproduktion beo-
bachtet werden. Der Versuch musste letztlich aus Zeitgriinden abgebrochen werden.

Licht ein Licht aus Licht ein Licht aus

A I a
MI‘W ‘ ‘ ij‘ ST

N
Lyl

Abbildung 25: Links: Messung der Wasserstoffkonzentration mit dem Massenspektrometer. Uber drei Stun-
den wurde ein linearer Anstieg beobachtet. Es wurden nur die Messwerte verwendet, bei welchen ein Druck
von 2E-6 mbar im Massenspektrometer vorherrschte (dort wo Liicken sind, gab es Druckschwankungen).
Die Absenkung der Kurve nach dem Ausschalten des Lichts konnte auf eine Wiederaufnahme von Wasser-
stoff durch die Algen hindeuten. Rechts: Messung der Sauerstoffkonzentration mit dem Massenspektro-
meter. Der Sauerstoff ist ebenfalls linear liber die Versuchszeit angestiegen. Die gepunktete Linie wurde
anhand der Messpunkte der ersten 10 Minuten extrapoliert und stellt die Sauerstoffleckage von auflen in
den Reaktor dar. Die Differenz der beiden Geraden beschreibt den von den Algen produzierten Sauerstoff.

Fazit

Mit dem Versuch konnte ein Proof of Concept flrr eine kurzzeitige Wasserstoffproduktion er-
bracht werden. Die Kopplung mit dem Deoxygenator und die Demonstration der aktiven Sau-
erstoffabscheidung mit diesem wahrend Langzeitversuchen steht noch aus. Aufgrund der ge-
ringen Algendichte auf der Oberflache in dem beschriebenen Wasserstoffversuch wird davon
ausgegangen, dass das Potential fur die flachenspezifische Wasserstoffproduktionsrate noch
um einiges hoher liegt.

ST i

-
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Sauerstoffabscheidung tiber externen Deoxygenator

Der Deoxygenator konzentrierte den Sauerstoff in einem Kondensator auf, in welchem der
Wasserdampf aufgrund geringerer Temperatur (ca. 10°C) teilweise auskondensierte. Durch
die unterschiedlichen Partialdriicke von Wasserdampf aufgrund der Temperaturdifferenz
wurde kontinuierlich Gas aus dem Reaktor abgezogen. Da beim zuklinftigen Demonstrator der
Wasserdampfdruck im Reaktor Uber die Verdampfung von reinem Wasser aufrechterhalten
wird, kann der mit Sauerstoff angereicherte Wasserdampf kontinuierlich in den Kondensator
stromen und dort den Sauerstoff anreichern. Sobald im Kondensator ein Sauerstoffpartialdruck
von ca. 10 mbar erreicht wird, soll dieser an die Umgebung abgepumpt werden. Ein dhnliches
Prinzip wird teilweise auch bei Warmepumpen in sog. Restgasabscheidern verwendet. Im La-
bor wurde ein separater Versuchsaufbau gemacht, wo mit einem einfachen Dimroth-Konden-
sator gearbeitet wurde, um den Sauerstoff aufzukonzentrieren.

Ergebnisse

Der Sauerstoffpartialdruck konnte mit dem Versuchsaufbau von 4.3 mbar auf 0.05 mbar inner-
halb von 45 min abgesenkt werden. Da somit die kritische Grenze des Sauerstoffpartialdrucks
fur die Wasserstoffproduktion von 0.1 mbar unterschritten wurde, sollte bei einer Kopplung mit
dem Reaktor die Sauerstoffkonzentration ausreichend tief gehalten werden kénnen.

Fazit

Ein Labormodell eines Deoxygenators konnte erfolgreich getestet werden. Die fur die Wasser-
stoffproduktion kritische Grenze des Sauerstoffpartialdrucks konnte dabei unterschritten wer-
den. Eine Kopplung mit dem Reaktor und entsprechende Langzeitversuche mit aktiver Sauer-
stoffabscheidung sind beim zukinftigen Demonstrator vorgesehen.

5.2.6 Technische Machbarkeit des Konzeptes anhand eines Demonstrators

5.2.6.1 Planung und Aufbau der Pilotanlagen unter Beachtung der Passfahigkeit der
Schnittstelle (IGB)

Auf Basis der Ergebnisse aus der Entwicklung einer Steuerung des semiaeroben Zustands
(siehe 5.2.5) und der Etablierung einer Fltterungsstrategie (siehe 5.2.5.3) wurde ein optimier-
ter Prozess gefunden, welcher anschliefend als Demonstrator hochskaliert wurde. Hierflr
wurde am 01.08.2024 der Anlagenteil der bakteriellen H2-Produktion in Rheinfelden aufgebaut,
am 03.08.2024 eingeweiht und schlieBlich am 05.08.2024 in Betrieb genommen. Der De-
monstrator wurde mit einem Arbeitsvolumen von 50 L betrieben. Um zur Inokulation ausrei-
chend Biomasse bereitzustellen wurde ein 7,5 L Reaktor in der Vorkulturfihrung eingesetzt.

Inbetriebnahme der semiaeroben Dunkelfermentation im DemonstratormaRBstab (IGB)

Insgesamt wurden vier Fermentation durch das Fraunhofer IGB durchgeflihrt, nachfolgend ist
die vielversprechendste dargestellt.
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Abbildung 26: Wachstumsverlauf wahrend der bakteriellen Fermentation im DemonstratormaRBstab (links).

Zufiitterungen sind durch Pfeile markiert. Gebildete Gasmenge von Hz und CO:2 pro Minute (rechts) wahrend

der Fermentation. In griin hinterlegt ist die aerobe Phase, in rot die semiaerobe Phase mit Hz-Produktion.
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Um die Produktion von Biowasserstoff effizient zu gestalten, muss die Produktionsphase ver-
langert werden, daher wurde in diesem Versuch drei Zufltterungen zur H,-Produktion geplant.
Der Wachstumsverlauf ist dabei in Abbildung 26 dargestellt. Als maximale Zelldichte wurde
eine Biotrockenmasse von 21,5 g L erreicht, trotz eines deutlichen geringeren Verbrauchs an
Korrekturmitteln. Im Gegensatz zu dem hier verwendeten Spulwasser wurden die Laborversu-
che mit reinem Ethanol durchgefiihrt. Dies lasst darauf schlieRen, dass die geringere Zelldichte
nicht aufgrund des Verfahrens aufgetreten ist, sondern womdglich eine Akkumulation von in-
hibierenden Stoffen aus dem Spllwasser stattgefunden hat, welche das Wachstum hemmen.

In dieser Fermentation konnte der semiaerobe Zustand so eingestellt werden, dass auch noch
Ethanol aus dem Spilwasser verstoffwechselt konnte wahrend der Hz-Produktion. Wie bereits
zuvor beschrieben sank die Aufnahmerate von Ethanol unter semiaeroben Bedingungen im
Gegensatz zu Fructose. Dadurch kam es unter semiaeroben Bedingungen zu einer Akkumu-
lation von Ethanol. In Zukunft wéare eine Abstimmung der Substratkonzentrationen in der Zu-
futterungsldsung in Abhangigkeit vom semiaeroben Zustand sinnvoll ,um einer Toxizitat von
Ethanol entgegen zu wirken. Die Bildung der relevanten Abgase CO. und H: ist in Abbil-
dung 26 dargestellt. In dieser Fermentation konnte die semiaerobe Produktionsphase auf drei
Tage verlangert werden. Dabei wurde ein maximaler CO2-Gehalt von 3,20 % und ein H>-Ge-
halt von 0,85 % nachgewiesen. Insgesamt wurden 96,0 L Hz produziert. Bei der Produktaus-
beute wurde ein Trend erkennbar, wurde fir die 4. Zufitterung eine Ausbeute von
Yeis = 0,34 mol mol™ erreicht, betrug dieser in der 5. Zufiitterung lediglich Yeis = 0,17 mol mol™
und in der 6. Zufiitterung Yps = 0,12 mol mol”'. Die Uberreduktion der Bakterien im semiaero-
ben Zustand stellte einen erheblichen Stress dar (sichtbar auch an einer Abnahme der Bio-
masse), in Kombination mit der Akkumulation von organischen Sauren wurden die Bakterien
gehemmt. Fir die weitere Prozessentwicklung bedeutet dies, dass in Zukunft neue Verfah-
renskonzepte zur Stabilisierung des semiaeroben Zustands und der Uberfiihrung in einen kon-
tinuierlichen Prozess notwendig sind. Denkbar ware eine intervallweise Fermentationsstrate-
gie, bei der alternierend zwischen aeroben und semiaeroben Zustanden gewechselt wird, um
unter aeroben Bedingungen inhibierende Substanzen im Medium zu verstoffwechseln.

Skalierung Photobioreaktor fir Demonstratoraufbau vor Ort

In diesem Arbeitspaket sollte erstmals die Kopplung zwischen Wasserstoff-Fermentation mit
R. rubrum und der Algenproduktion mit C. sorokiniana vor Ort bei der Evonik Operations GmbH
in Rheinfelden erfolgen. Insbesondere in der Wasserstoff-Produktionsphase sollte aus Fruc-
tose und Ethanol CO; entstehen, das mit den Algen zu Biomasse umgesetzt werden sollte.

¢ In Absprache mit Evonik wurden Raume angemietet, der Versuchsbetrieb der beiden Anla-
gen beim Regierungsprasidium Freiburg abgeklart und die Standortbedingungen definiert
bezuglich Schnittstellen. Der in 5.2.5.4 beschriebene mobile Demonstrator, bestehend aus
5x25L FPA-Reaktoren, wurde vor Ort bei Evonik in Rheinfelden aufgebaut und mit dem
Fermenter (70 Liter Arbeitsvolumen) zur Wasserstoff-Produktion mit R. rubrum gekoppelt
(siehe Abbildung 27 und Abbildung 28) und in Betrieb genommen.

¢ Die anfallende CO.-Menge wurde abgeschatzt nach Fermentervolumen und Ethanol- bzw.
Fructoseverbrauch in der Wachstums- und Wasserstoffproduktionsphase. In der Wachs-
tumsphase mit Ethanol als C-Quelle entsteht nur wenig CO», da Ethanol auch zu Acetat
umgesetzt werden kann. In der Wasserstoffproduktionsphase sollten theoretisch pro kg
Fructose bis zu 700 L CO: entstehen, das von den Algen genutzt werden sollte. Deshalb
wurde entschieden die Kopplung nur in der Wasserstoffproduktionsphase durchzufihren.

o Bei den zu erwartenden niedrigen CO2-Volumenstrémen wurde auf die Abgasrtckflihrung
verzichtet und der Abgasstrom des Fermenters direkt dem Algenreaktor zugefihrt.

e Der Demonstrator wurde vor Ort bei Evonik Operations GmbH in Rheinfelden aufgebaut
und im August 2024 in Betrieb genommen. Zu diesem Zeitpunkt war die R. rubrum-Fer-
mentation noch nicht betriebsbereit.

e Uber eine etablierte Fernwarte zur Ubermittlung der Sensordaten zum Fraunhofer IGB
sollte die Algenkultivierung Gberwacht und Fitterungs- und Erntezyklen ausgeldst werden.

¢ Der Reststoffstrom Ammoniumchlorid wirde fur das Algenwachstum eingesetzt und ent-
sprechend dem angezeigten Wachstum der OD-Sonde zusammen mit Phosphat gefuttert.
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Integriert wurde der Demonstrator wahrend der Fermentation an den Algenreaktor zur CO»-Fixierung. Hierfir wurden verschiedene Wege der
Kopplung evaluiert und schlieBlich ein Anlagenkonzept erarbeitet (siehe Abbildung 27).
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Abbildung 27: Technische Zeichnung der Integration von mikrobieller Wasserstoffherstellung mit Kopplung an den Algenreaktor zur COz-Fixierung.

Die Anlagenplanung zur Kopplung einer semiaeroben Dunkelfermentation mit einer Algenanlage war entscheidend fir die effiziente Nutzung von
Ressourcen und die Maximierung der CO:-Fixierung. In diesem Prozess entstand CO2, welches durch die Algen fixiert wird, was eine
Synergie zwischen beiden Systemen ermdglicht. Dabei war es wichtig, die Abgasstrommenge und -zusammensetzung genau abzustimmen, um
die gekoppelte Algenanlage optimal zu betreiben. Des Weiteren bestand die Herausforderungen einen Prozess im Satzbetrieb (bakterielle
Fermentation) mit einem nahezu kontinuierlichen Prozess (Algenreaktor) zu verbinden. Zudem mussten technische Aspekte wie Anschlisse,
Schlauche und die Energieversorgung der Anlagen fir einen reibungslosen und effizienten Betrieb angepasst werden. Durch eine sorgfaltige
Abstimmung dieser Faktoren konnte die Integration der beiden Systeme etabliert und optimiert werden.
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Fazit: Ein betriebsbereiter Demonstrator flir die Kopplung von Wasserstoffproduktion mit der
Algenkultivierung stand ab August 2024 bis Projektende 31.10.2024 zur Verfiigung.
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Abbildung 28: Installation des in TP5.1 aufgebauten Photobioreaktoranlage bestehend aus fiinf miteinan-
der gekoppelten 25L FPA-Reaktoren.

5.2.6.2 Demonstration der Kopplung Algenreaktor an den R. rubrum-Prozess zur Ver-

wertung von Abgas-CO;

Die Kopplung der CO,-Verwertung durch Mikroalgen (C. sorokiniana) mit der Wasserstoffpro-
duktion durch R. rubrum erfolgte im September 2024 vor Ort bei Evonik und im Januar 2025
nochmals im Fraunhofer IGB.

Wahrend der Versuchslaufzeit kam es immer wieder zum Ausfall der Sensorsignale, da
eine grole Nahe des Standorts zu Starkstromleitungen auf dem Betriebsgelande von Evo-
nik bestand. Durch Abschirmung der Sonden konnte dies verbessert werden, aber nicht
vollstandig behoben werden wie aus Abbildung 29 [B] ab Tag 6 fur den pH-Wert und Gelost-
CO.-Wert ersichtlich ist.

In der Wachstumsphase (0-6 Tage) wurde CO. aus einer externen Quelle zudosiert (ca.
37 L CO2/h, das entspricht 1,54% in der Zuluft. Das Verhaltnis COxzgeisst :O2geisst War ausrei-
chend mit > 4. Die in Abbildung 29 [A] erfassten online-Daten fur diese Phase sind ab Tag
2,5 fehlerhaft. Mit Einsatz der Wasserstoffproduktionsphase nimmt jeweils der CO,-Volu-
menstrom nach Fructosefiitterung zu bis auf 30 L/h, das entspricht 0 — 1,1 Volumen% CO-
in der Zuluft des Algenreaktors, und damit nach bisherigen Erfahrungen zu niedrig fur gutes
Wachstum der Kultur. In der Zeit 130 bis 160 h wurde kein CO; gebildet, was bedeutet,

dass die Algenkultur zeitweise stark CO-limitiert war.

Die Zunahme der Biomassekonzentration im Algenreaktor (siehe Abbildung 29 [B]) und da-
mit die Anpassung der Lichtintensitat an die steigende Biomassekonzentration war fehler-
behaftet durch Biofilmbildung in der Messstrecke des OD-Sensors.

Die Bilanzierung der CO2-Verwertung zwischen Tag 6 und 9 erbrachte ein Biomassezu-
wachs von ca. 2,5 g TS/L, das entspricht 300 g Biomasse wurden pro Demonstrator-Reak-
tor produziert. Das entspricht 15% des zugefuhrten CO2 wurden in Biomasse umgesetzt.
Diese geringe Ausbeute ist auf die sehr schwankende Bereitstellung von CO, zurtickzufiih-
ren.
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Abbildung 29: Online-Daten der Kopplung der R. rubrum-Fermentation mit dem Demonstrator Algenreaktor
mit C. sorokiniana 09-2024 am Standort der Evonik. A: Mit Beginn der Wasserstoffproduktionsphase nach
150h (6 Tagen) schwankte der CO2-Volumenstrom (L/h) stark aufgrund der Fiitterungszyklen mit Fructose
im Fermenter. B: Online-Daten der Kultivierung im Photobioreaktor-Demonstrator: Bis Tag 6 wurde ein
konstanter CO2-Volumenstrom eingestellt. CO2-Volumenstrom der R. rubrum-Fermentation. Nach 6 Tagen
wurde die CO2-Begasung auf Fermentationsabgas umgestellt.

Ein erneuter Kopplungsversuch zwischen R. rubrum-Fermentation und Algenreaktor erfolgte

im Januar 2025 im Fraunhofer IGB.

Ergebnis

e In der R. rubrum-Fermentation wurden beim Wachstum auf Ethanol und der Verdin-
nung des Abgasstromes weit unter die Explosionsgrenze sehr schwankende und zu
geringe CO2-Volumenstrome erreicht. Eine Kopplung mit dem Algenreaktor unter Zu-
schaltung der Abgasrtckfiihrung war nicht mdglich, da der Abgasstrom drucklos ange-
fallen ist und der CO2-Volumenstrom nur in kurzen Zeitintervallen ausreichend war. Der
CO2-Volumenstrom schwankte zwischen 0,1 und 0,6 L CO; / min, das entspricht 6 —
36 L/h (siehe Abbildung 26). Fir eine Entnahme des CO2-Abgasstromes aus einem
Zwi-schenbehalter Uber die Rezirkulierungspumpe schwankte der CO»-
Abgasstrom zu stark und ware nur in 2 Zeitintervallen (ca. 60 — 66 h und 80 — 90h)
ausreichend fir eine Kopplung Uber die Rezirkulierungspumpe ausreichend gewesen.

¢ In der Wasserstoffproduktionsphase ab 130 h wurde fast kein CO2> mehr produziert. Zu-
gegebene Fructose wurde durch R. rubrum fur die Akkumulation von PHA verstoff-
wechselt. Eine Algenproduktion war mit diesen CO2-Mengen nicht mdglich.

Fir eine effektive Kopplung des Algenreaktors an die Wasserstoffproduktion durch R. rubrum
sollte H, aus dem Abgasstrom abgetrennt werden und der resultierende CO»-Abgasstrom ver-
dichtet in einem Zwischentank mit mindestens 1 bar Uberdruck der Algenkultivierung zur Ver-
fugung stehen. Damit konnte eine pH-Wert-kontrollierte Zugabe von CO; erfolgen und die zu-
geschaltete Abluft-Rezirkulierung wirde die CO2-Verwertungseffizienz deutlich erhéhen.

Gesamtfazit mikroaerobe Dunkelfermentation

v' Geeigneter Abwasserstrom der Evonik konnte identifiziert werden.

v' Mittels Toxizitdtsbewertung und Optimierung der Medienzusammensetzung konnte
eine Substratkonzentration definiert werden, wodurch die Wachstumsrate um 30 % ge-
steigert werden konnte.

v Eine Wasserstoffproduktion konnte auch mit Ethanol durch Etablierung einer Redoxpo-
tentialsteuerung durch zusatzliche Stickstoffbegasung realisiert werden.

v Durch Etablierung einer Zufiitterungsstrategie konnte eine Zelldichte von 33,4 g/L im
Labormalstab, bzw. 21,5 g/L im Demonstratormafistab erreicht werden, was in einer
Steigerung der H2-Produktionsrate um das 13-fache resultierte.

v" Ein Betrieb der Demonstratoranlage in Rheinfelden konnte technisch realisiert werden.
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Gesamtfazit Algen

v" Durch Kopplung an die Mikroalgenproduktion konnte sowohl der Reststoffstrom Am-
moniumchlorid als auch CO, aus der bakteriellen Wasserstoffproduktion verwertet wer-
den.

v' Mit beidseitiger Beleuchtung der Algenreaktoren konnten hohe Biomasseproduktivita-
ten bei gleichzeitig hoher Lichtausbeute erzielt werden.

v Interessante Co-Produkte bei Einsatz von C. sorokiniana waren Starke als Kohlenstoff-
speicher (>40% der TS) und Lutein (bis zu 1,8% der TS).

v Durch Integration einer internen Abgasrickfiihrung konnte die Effizienz der CO2-Ver-
wertung stark erhéht werden.

v" Kopplung zwischen Fermenter-Abgasstrom und Algenreaktor: Fiir einen stabilen Be-
trieb CO; sollte gleichmaRig anfallen und 30-40 L COgx/h erreichen.

v" Fur einen stabilen Betrieb des Algenreaktors sollte die Biomassekonzentration an das
COz-Aufkommen im Abgasstrom angepasst werden.

v Der Proof of Concept fir eine kurzzeitige Wasserstoffproduktion konnte erbracht wer-
den. Den daflr bendétigten Deoxygenator konnte erfolgreich etabliert und getestet wer-
den.

6 Praktische Anwendbarkeit und Roll-out

Die Pilotanlagen mit einem Volumen von jeweils etwa 100 Litern wurden erfolgreich im Werk-
steil Nord errichtet. Dieser Standort erwies sich als ideal, da dort Chemikalien aus fossilem
Wasserstoff produziert werden und standortspezifische Rest- und Abfallstoffe anfallen. Der
Aufbau der Anlagen erfolgte in enger Abstimmung zwischen den Partnern.

Bei der Auswahl der Verfahrensfiihrung, dem Aufbau der Fermentertechnik und den Regel-
konzepten konnten wir die Expertise der Evonik Operations GmbH in Rheinfelden, einem
der grofiten Wasserstofferzeuger und -verbraucher in Baden-Wirttemberg, nutzen. Diese
brachten umfassende Erfahrung im Umgang mit Wasserstoff mit. Zudem wurde die Expertise
sowie die Labor- und Technikum-Infrastruktur des Fraunhofer-Instituts fur Grenzflachen- und
Bioverfahrenstechnik (IGB) sowie der Abteilung fir Laborautomatisierung und
Bioproduktionstechnik des Fraunhofer-Instituts fir Produktionstechnik und Automatisierung
(IPA) erfolgreich einbezogen. Auf Basis des Betriebs der Pilotprozesse haben wir schlieRlich
eine Validierung des im Teilprojekt 3 erstellten Simulationsmodells durchgefiihrt.

6.1 Ubertragbarkeit der getesteten Technologien in die Praxis

Am Standort Rheinfelden werden jahrlich 890 Tonnen Prozesswasser und Reststoffe, die po-
tenziell fir die im Projekt beschriebenen biotechnologischen Verfahren geeignet sind, aus-
schlieBlich entsorgt. Stattdessen leisten wir mit der Implementierung der Pilotanlagen in die
bestehende Produktionsinfrastruktur der Evonik Operations GmbH einen bedeutenden Beitrag
zur stofflichen und ressourcenorientierten Verwertung von Abwasser und Reststoffen. Der Pro-
zess konnte dabei erfolgreich umgesetzt werden und nach einer weiterflihrenden Optimierung
und positiven Ergebnissen kdnnte Evonik unmittelbar mit der industriellen Umsetzung begin-
nen.

Insbesondere kleine und mittlere Unternehmen (KMUs), die einzelne Komponenten des Ge-
samtprozesses bereitstellen, haben nun die Moéglichkeit, einen neuen Markt in der Abwasser-
branche sowie in der Ressourcenriickgewinnung und im Recycling zu erschliel3en. Die Pilot-
projekte in diesen Bereichen sind besonders wichtig, um die Machbarkeit und Wirtschaftlich-
keit solcher Alternativen in etablierten Entsorgungsbereichen zu demonstrieren.

Das in diesem Projekt umgesetzte Konzept bietet Loésungsansatze fir grundlegende Fra-
gestellungen zur Verwertung von Inhaltsstoffen aus Abwasser- und Reststoffstromen. Durch
die erfolgreiche Umsetzung ist das Konzept auf Unternehmen aus ahnlichen oder anderen
Branchen und Standorten Ubertragbar. Das Demonstrationsvorhaben lieferte ein anpass-
bares Modell fir die Kreislaufwirtschaft im Rahmen einer nachhaltigen Biodkonomie.
Darlber hinaus tragen die Projektergebnisse zur Férderung des Ansatzes der Ultraeffizienz
bei, der eine symbiotisch verlustfreie Produktion im urbanen Umfeld ermdglicht.

46



Das Bewertungs- und Optimierungsmodell kann ebenfalls auf andere Bioraffinerieansatze
ubertragen werden und soll langfristig den zielgerichteten Innovationsprozess im Bereich der
Biobkonomie unterstitzen sowie die Vergleichbarkeit zwischen verschiedenen Ansatzen for-
dern.

6.2 Wirtschaftliche Aussichten der Verwertungswege

a) Ho-Produktion mit R. rubrum mittels "Dunkel-Photosynthese":

Die internen nivellierten Energiekosten des Biowasserstoffs aus dem Beispielprojekt beliefen
sich auf 0,12 EUR/kWh Hz bzw. 4,00 EUR/kg H.. Diese Kosten sind im Vergleich zu griinem
Wasserstoff aus Elektrolyse, der mit 0,17 EUR/kWh Hz bzw. 5,67 EUR/kg H2 zu Buche schlagt,
wettbewerbsfahig. Diese Erkenntnis deutet darauf hin, dass das Beispielprojekt, unter den ge-
troffenen Annahmen, bereits in der Lage sein kdnnte, mit der Erzeugung von griinem Wasser-
stoff durch Elektrolyse in Konkurrenz zu treten.

Darlber hinaus sind die nivellierten Kosten fir kohlenstoffnegativen Wasserstoff, der die Kos-
ten fur die CO.-Entfernung internalisiert, mit nur 0,013 EUR/kWh H; (0,43 EUR/kg H2) extrem
niedrig. Dies verdeutlicht den hohen Okologischen Nutzen dieser Technologie. Im Vergleich
dazu verliert grauer Wasserstoff, der aus Erdgas gewonnen wird, mit Kosten von
0,12 EUR/kWh Hz bzw. 4,00 EUR/kg Hz an Wettbewerbsfahigkeit, wenn die positiven und ne-
gativen Umweltauswirkungen in die Berechnungen einflief3en.

Die Studie hat auch ergeben, dass das Bioraffineriekonzept 24,4 kg CO,-Aquivalente pro Ki-
logramm erzeugtem Wasserstoff produziert, wovon 0,172 kg CO2-Aquivalente auf biogenen
Kohlenstoff entfallen. Diese Emissionen sind nahezu doppelt so hoch wie die von konventio-
nellem Wasserstoff, der mittels Dampfreformierung von Erdgas hergestellt wird (12,3 kg
CO2-Aq. pro Kilogramm Wasserstoff). Der hohe Gesamtenergiebedarf des Bioraffineriekon-
zepts von 419 MJ pro Kilogramm Wasserstoff, was mehr als das Dreifache des unteren Heiz-
wertes von Wasserstoff (120 MJ/kg) ist, lasst jedoch darauf schlieRen, dass das derzeit mo-
dellierte Bioraffineriesystem nicht umweltfreundlicher ist als die fossilen Alternativen, dass die
Notwendigkeit weiterer Forschung insbesondere innerhalb der Verfahrensoptimierung und der
Schnittstelle zwischen Hz Produktion und CO. Fixierung verdeutlicht.

Ein moglicher wirtschaftlicher Verwertungsweg liegt im Bereich der Patente und der Techno-
logien zur Wasserstoffproduktion. Der ,Dunkel-Photosynthese“-Ansatz basiert auf dem M2SF-
Medium, das bereits 1994 veréffentlicht wurde und somit nicht patentierbar ist. Allerdings
koénnte eine erfolgreiche grofitechnische Regelung des Dunkel-Photosynthese-Prozesses im
Fermenter patentierbar sein.

Eine spezielle Hz-produzierende Mutante (R. rubrum H), die in laufenden Projekten
verwendet wurde, ist bislang nicht patentiert, da sie aus einem anderen Forschungs-
bereich stammte und phanotypisch instabil ist, innerhalb dieses Projekts wurde nach
weiteren Hp-Uberproduktions-mutanten gesucht, die an die vorhandenen Stoffstrome am
Standort Rheinfelden angepasst sind. Diese kdnnten ebenfalls das Potenzial zur
Patentierung aufweisen.

Zusatzlich wurden in einer vorlaufigen Patentrecherche zwei relevante bestehende Patente
identifiziert:

US-Patent US2008311640A: Beschreibt ein Verfahren zur Hx-Produktion von R. rubrum
im Bioreaktor unter anaeroben, photosynthetischen Bedingungen.

WO02015068054A1: Bietet technische Ldsungen fiir eine zwei-Schritt Fermentation mit Clos-
tridium sp. und Purpurbakterien.

Dies zeigt, dass dieser neue Ansatz bisher noch nicht durch bestehende Patente
abgedeckt ist und somit das Potenzial einer wirtschaftlichen Nutzung dieser Technologie
mdglich ist.

Insgesamt zeigt die Analyse, dass durch eine weitere Optimierung der Produktionsprozesse,
insbesondere zur Reduzierung des KohlenstoffdioxidsaustoRes, wirtschaftliche Verwertungs-
wege im Bereich der biotechnologischen Wasserstoffproduktion bestehen.
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b) Wasserstoff aus Algen und R. rubrum fir den internen Prozess zur Herstellung von bisher
bereits produzierten Produkten wie Silane, SiO, oder H.O, und weitere:

Das Marktpotenzial der bislang produzierten Produkte ist bereits vorhanden. Ein Nachteil be-
steht jedoch darin, dass die Wasserstoffquelle fossilbasiert ist. Der biotechnologisch erzeugte
Wasserstoff soll in Zukunft schrittweise oder sogar vollstandig den fossilen Wasserstoff erset-
zen.

c) Proteine und Lutein aus Algen fir die Futtermittelanwendung:

Der Bioraffinerieansatz dieses Projekts zielte auf die SchlieBung von Stoffkreislaufen
zwischen den einzelnen Produktionsmodulen. Auf diese Weise konnte das bei der fermen-
tativen Wasserstoffproduktion anfallende Kohlenstoffdioxid (CO.) fur die photoautotrophe
Kultivierung von Mikroalgen verwendet werden. Diese konnten durch die gezielte Modifikation
der Kultivierungsbedingungen Starke anreichern, welche dann erneut flr die Wasser-
stoffproduktion genutzt werden kdnnte. FUr das photoautotrophe Wachstum der Algen werden
neben CO; anorganische Nahrstoffe wie Ammonium bendétigt, welche dann vor allem in
Proteinen gebunden werden.

Neben der wirtschaftlichen Betrachtung der Wasserstoffproduktion ermdglichte die
Produktion von Starke-reicher Biomasse die gleichzeitige Produktion werthaltiger
Inhaltsstoffe, welche von der Starke separiert und separat kommerziell verwertet werden
kdnnten. Insbesondere die Nutzung der Protein-reichen Biomassefraktionen ist dabei
besonders flir die Nutzung als Lebens- und Futtermittel geeignet, da die Aminosaure-
zusammensetzung dieser Fraktion sehr vorteilhaft fir die Erndhrung angesehen wird. Die
Nutzung von Mikroalgenbiomasse als Nahrungs- und Futtermittel wirde daher als
vielversprechender Ansatzpunkt flr die Losung von globalen Herausforderungen der
Nahrungsmittelproduktion dienen. Nicht umsonst werden Mikroalgen seit vielen Jahren im
Hinblick auf dieses Anwendungsfeld stark erforscht.

Innerhalb der Europaischen Union unterliegt die Nutzung von neuartigen Biomassen als Le-
bens- und Futtermittel strengen Auflagen. Neben Hindernissen wie der Novel-Food-
Regulation stellen uneindeutige Regelungen fir die Nutzung von CO2-Abgasstromen eine
weitere Her-ausforderung in der kommerziellen Entwicklung der Mikroalgenbiotechnologie
dar. Hinter-grund ist, dass keine Abfalle oder Substanzen mit schadhaften Effekten fir die
Produktion von Lebens- und Futtermitteln eingesetzt werden dirfen. Dies ist einerseits auf
die auf die Ammo-niumchlorid-haltigen Waschwasser als auch auf unterschiedliche
Abgasstrome der chemi-schen Industrie anwendbar. Vor diesem Hintergrund ist eine
grundlegende Klarung der regu-latorischen Hindernisse in jedem Einzelfall und mit Bezug
zum verwendeten Reststoffstrom zu untersuchen.

Im vorliegenden Projekt wurden verschiedene Mikroalgen untersucht. Vorbehaltliche der
re-gulatorischen Klarung zur Nutzung verschiedener Abfallstréme ware es aufgrund von
Neue-rungen in der Novel-Food-Regulatorik bereits mdglich Biomasse der Mikroalgen
Chlorella sorokiniana als Lebens- und Futtermittel zu verwenden. Diese Alge eignet sich
neben der Pro-duktion von Starke auch zur Bildung von Lutein- und Protein-reichen
Biomassefraktionen. Die ebenfalls untersuchte Mikroalge Chlamydomonas reinhardtii kann
ebenfalls zu diesem Zweck verwendet werden, besitzt jedoch noch keine Novel-Food-
Zulassung.

Zusammenfassend lasst sich festhalten, dass der Bioraffinerie-Ansatz zur gekoppelten
Pro-duktion von Wasserstoff und werthaltigen Inhaltsstoffen schon heute wirtschaftliche
An-schlussfahig ist. Aufgrund regulatorischer Hurden in Bezug auf die im Chemiepark
nutzbaren Rohstoffe erscheint die Nutzung der hier produzierten Biomasse zunachst
schwierig. Aufgrund der starken Nachfrage nachhaltiger Prozesse und Produkte erscheint die
Bewaltigung der re-gulatorischen Unklarheiten neben der 6ékonomischen Tragfahigkeit im
Sinne der aufgewende-ten Stromkosten als ein zentraler Baustein fur die weitere
kommerzielle Entwicklung.
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6.3 Was wird benodtigt um die Technologie in die Anwendung zu brin-
gen?

Um die Verfahren und Technologien dieses Bioraffineriekonzepts innerhalb der Industrie zu
implementieren sind mehrere Aspekte zu bertcksichtigen:

1. Mikroorganismen:

o Evaluation von gentechnischen Stdmmen zur Maximierung der Hz-Ausbeute
entweder durch Einsatz von hup-defizienten Stdmmen zur Vermeidung der
Wiederaufnahme des produzierten Wasserstoffs durch die Bakterien, oder der
Inhibition bei der Bildung photosynthetischer Membranen verursacht durch
hohe Zelldichten (Quorum Sensing), wodurch die H.-Ausbeute unter hohen
Zelldichten sinkt.

2. Substrat und Medium:
o Screening von industrie-Ublichen, kostengunstigeren Fermentationsmedien zur
Senkung der Prozesskosten und der Eutrophierungsauswirkungen.
o Test neuer Verfahrenskonzepte entweder zur Verringerung des Energie- und
Kostenaufwands der Substratvorbereitung oder der Etablierung von teilsterilen
Fermentationsarten.

3. Prozesskontrolle:

o Entwicklung automatisierter Systeme zur Uberwachung und Steuerung der

mikroaeroben Kultivierungsbedingungen.
4. Integration in bestehende Systeme:

o Etablierung von kontinuierlichen Verfahren bei der bakteriellen Ho-Herstellung
zur Steigerung von Raum-Zeit-Ausbeuten, einer langeren Produktionsphase
und einer simpleren Integration von Bioreaktor und Algenreaktor.

o Integration einer Abgasriickfiihrung innerhalb der bakteriellen Fermentation zur
Senkung des Stickstoffverbrauchs, sowie einer technischen Implementierung
der CO2-Abgasruckfihrung bei der Kopplung beider Bioraffinerieanlagen zur
vollstandigen Fixierung des CO; aus der Fermentation durch die Algen.

o Bewertung von Technologien unter praxisnahen Bedingungen zur Aufreinigung
des hergestellten Wasserstoffs bei der Prasenz von Sauerstoff in der Abluft.

Die Umsetzung der Technologien der bakteriellen Dunkelphotosynthese erfordert ein interdis-
ziplinares Vorgehen, das biotechnologische, ingenieurtechnische und wirtschaftliche Aspekte
umfasst. Durch gezielte Forschung und Entwicklung kénnten diese Verfahren effizienter ab-
laufen und in der Industrie implementiert werden, um nachhaltige Lésungen fiir die Energie-
gewinnung und Abfallverwertung zu bieten.
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7 Ausblick und Entwicklungsperspektive

Die Entwicklungsperspektive einer Bioraffinerie, die eine mikroaerobe Dunkelphotosynthese
zur Wasserstoffherstellung mit einer Algenanlage zur CO»-Fixierung kombiniert, ist vielver-
sprechend. Diese integrierte Anlage kénnte nicht nur zur nachhaltigen Energieproduktion bei-
tragen, sondern auch die CO2-Emissionen erheblich reduzieren. Durch die Umwandlung von
organischen Abfallen aus der Chemieindustrie in Wasserstoff mittels Dunkelphotosynthese
wurde eine wertvolle Energiequelle erschlossen, wahrend die Algenanlage gleichzeitig CO-
aus den Abgasen aufnahm und in Biomasse umwandelte. Diese Synergie ermdglicht eine im
Idealfall geschlossene Kohlenstoffbilanz und férdert die Kreislaufwirtschaft. Zudem kdnnten
zu-kunftige Entwicklungen im Bereich der Genomforschung und der Prozessoptimierung die
Effizienz beider Technologien weiter steigern, wodurch die Bioraffinerie zu einer zunehmend
interessanten Perspektive in der nachhaltigen Energieversorgung werden konnte. In
diesem Projekt wurden Grundlagen geschaffen und erstmals gezeigt, dass der Betrieb eines
solchen Bioraffineriekonzepts auch in Industrieumgebung in einem skalierten Malstab
moglich ist und Abwasserstrome aus der Chemieindustrie in nachhaltigen und
umweltfreundlichen Wasserstoff umgewandelt werden konnten.
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