Technische
Hochschule
Nurnberg

FORSCHUNGSBERICHT

Prozessintegrierte Modifikation des
Biopolymers Polyhydroxybutyrat (PHB)

Stephanie Stute, Marco Lederer, Felix Berthold, Oliver Tréppner, Sophia Botsch,
Philipp Wohlfahrt, Benjamin Baudrit, Thomas Hochrein, Martin Bastian

Bildung & Forschung www.skz.de


o.troeppner
Stempel


SKZ — Das Kunststoff-Zentrum

Danksagung

Das Vorhaben 22319 N der Forschungsvereinigung Férdergemeinschatft fiir das Siiddeut-
sche Kunststoff-Zentrum e.V. (FSKZ) wurde iiber die Arbeitsgemeinschaft industrieller
Forschungsvereinigungen ,,0tto von Guericke* (AiF) im Rahmen des Programms zur
Forderung der Industriellen Gemeinschaftsforschung (IGF) vom Bundesministerium fiir
Wirtschaft und Klimaschutz aufgrund eines Beschlusses des Deutschen Bundestages ge-
fordert.

Gefordert durch:

% Bundesministerium
7 fur Wirtschaft
und Klimaschutz

aufgrund eines Beschlusses
des Deutschen Bundestages

Unser Dank gilt weiterhin den Projektbegleitern sowie der AiF und dem DLR fiir deren
Unterstuitzung.



Kurzfassung

Priméres Ziel des Forschungsvorhabens war die Weiterentwicklung und Anwendung des
an der Technischen Hochschule Niirnberg (THN) entwickelten kontinuierlichen Prozes-
ses fiir die Herstellung von Polyhydroxybutyrat (PHB) mit definierten und engverteilten
mittleren Molmassen. Bisher ist weder in der Literatur und Patenten vermerkt noch in der
Polyhydroxyalkanoat (PHA) -Community ein Verfahren oder laufende Arbeiten bekannt,
in denen die Fermentation so gezielt gesteuert werden kann, dass eine ,,Wunsch-Mol-
masse* reproduzierbar erzielt wird. Im Fokus des Projekts steht hinsichtlich der Steue-
rung der Molmassen die Untersuchung des Zusammenhangs zwischen Verweilzeit unter
steady-state Bedingungen in einer kontinuierlich betriebenen Reaktorkaskade und der re-
sultierenden mittleren Molmassen bzw. der Molmassenverteilung. Dies wurden in der
Literatur bisher noch nicht beschrieben. Hochproduktive, kontinuierliche Prozesse wer-
den in der fermentativen Biopolymerherstellung noch kaum eingesetzt, zudem ist die ge-
zielte Herstellung von PHB mit gewlinschten Materialeigenschaften bisher nicht be-
schrieben. Verfiigbares Wissen zu diesen Aspekten wird den breiteren Einsatz von PHA
beschleunigen. Zudem wurde die Modifikation der Materialeigenschaften kommerziell
erhéltlichen PHB durch das Blenden mit Polyvinylacetat (PV Ac) iiber einen Direktextru-
sionsprozess durchgefiihrt. Um die definierten Forschungsziele zu erreichen, erfolgte die
Aufteilung der einzelnen Tétigkeiten auf insgesamt acht Arbeitspakete. Zunichst die not-
wendigen Rohstoffe und Gerite beschafft sowie sdmtliche Projektschritte in Abstimmung
mit dem projektbegleitenden Ausschuss koordiniert. In den darauffolgenden Arbeitspa-
keten erfolgten die Etablierung und Evaluierung eines kontinuierlichen Biosynthesever-
fahrens iiber einen Zeitraum von mindestens 1000 Stunden. Parallel dazu wurde ein kon-
tinuierliches Aufarbeitungsverfahren fiir die erzeugten Polymere entwickelt, das sowohl
Okologische als auch 6konomische Gesichtspunkte beriicksichtigt. Diese Schritte sollten
die Grundlage fiir die in den folgenden Arbeitspaketen durchgefiihrten Untersuchungen
zur gezielten Steuerung der Molekiilmasse — insbesondere durch Variation der Nédhrme-
dium Zusammensetzung sowie Anpassung der Verweilzeit im Reaktor bilden. Zur Cha-
rakterisierung der Polymere wurden die Materialeigenschaften der synthetisierten Poly-
mere umfassend quantifiziert. Zur ganzheitlichen Bewertung des kontinuierlichen Bio-
syntheseverfahrens wurde schlielich eine techno-6konomische Analyse (TEA) sowie
eine Lebenszyklusanalyse (LCA) durchgefiihrt. Beide Analysen basierten auf den im Pro-
jekt gewonnenen Prozessdaten und erlaubten eine fundierte Einschitzung des 6kologi-
schen und 6konomischen Impacts.



Abstract

The primary objective of the research project was the further development and application
of the continuous process for the production of polyhydroxybutyrate (PHB) with defined
and narrowly distributed average molar masses, developed at the Technische Hochschule
Niirnberg (THN). To date, there is no mention in the literature or patents, nor is there any
known method or ongoing work within the polyhydroxyalkanoate (PHA) community, in
which fermentation can be controlled in such a targeted manner that a "desired molar
mass" can be reproducibly achieved.

The focus of the project, in terms of controlling molar masses, was to investigate the
relationship between residence time under steady-state conditions in a continuously op-
erated reactor cascade and the resulting average molar masses or molar mass distribution.
This relationship has not been described in the literature so far. Highly productive, con-
tinuous processes are still rarely used in fermentative biopolymer production, and the
targeted production of PHB with desired material properties has not yet been described.
Available knowledge on these aspects will accelerate the broader application of PHAs.

In addition, the modification of the material properties of commercially available PHB
was carried out by blending it with polyvinyl acetate (PVAc) through a direct extrusion
process.

To achieve the defined research objectives, the individual activities were divided into a
total of eight work packages. Initially, the necessary raw materials and equipment were
procured, and all project steps were coordinated in consultation with the project advisory
committee. In the subsequent work packages, the establishment and evaluation of a con-
tinuous biosynthesis process were carried out over a period of at least 1,000 hours. In
parallel, a continuous downstream processing method for the produced polymers was de-
veloped, taking into account both ecological and economic aspects.

These steps served as the foundation for the investigations into targeted molar mass con-
trol conducted in the following work packages—particularly through variation of the nu-
trient medium composition and adjustment of the residence time in the reactor. To char-
acterize the polymers, the material properties of the synthesized polymers were compre-
hensively quantified.

For a holistic assessment of the continuous biosynthesis process, a techno-economic anal-
ysis (TEA) and a life cycle assessment (LCA) were finally conducted. Both analyses were
based on the process data obtained during the project and allowed for a well-founded
evaluation of the ecological and economic impact.
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Projektsteckbrief

Im Forschungsprojekt ,,Prozessintegrierte Modifikation des Biopolymers Polyhydro-
xybutyrat (PHB)“ (ModiBioPol) lag der Fokus auf der effizienten Herstellung biobasier-
ter und biologisch abbaubarer Thermoplaste aus der Gruppe der Polyhydroxyalkanoate
(PHA). Ziel war es, durch eine gezielte Optimierung der Herstellungsbedingungen im
Bioreaktor die Effizienz der Produktion zu steigern und die Steuerung der Polymerstruk-
tur hinsichtlich der Molmasse gezielt zu beeinflussen. Dies sollte es erlauben, die Mate-
rialeigenschaften préziser vorherzusagen und bedarfsgerecht einzustellen. Ausgehend
von einem bestehenden kontinuierlichen Produktionsprozess fiir Polyhydroxybutyrat
(PHB), der Rohglycerin als Kohlenstoffquelle nutzt, wurde zunédchst die Medienzusam-
mensetzung optimiert, um die Zellanzahl und damit die Menge der PHA-produzierenden
Mikroorganismen zu maximieren. Durch eine Steigerung der Wachstumsrate und eine
Erhohung der Durchflussrate im kontinuierlichen Prozess wurde die Gesamtproduktivitit
des Verfahrens verbessert. Neben der Prozessoptimierung war ein weiteres Ziel die ge-
zielte Modifikation der Polymereigenschaften. Dies sollte durch die Variation der Ver-
weilzeit im Reaktor, um die Linge der Polymerketten zu steuern, erfolgen. Aufgrund
technischer Herausforderungen bei der Prozessfithrung und der hédufig sehr gering ausfal-
lenden PHB-Einlagerung in den Zellen war es nicht moglich im gesetzten Zeitrahmen
dieser Fragestellungen abschlieBend zu untersuchen. Dariiber hinaus wurden erfolgreich
Strategien zur Aufbereitung und Extraktion des Polymers aus der Biomasse entwickelt,
die darauf abzielten, eine haufig auftretende, jedoch unerwiinschte Degradation der Po-
lymerkette zu minimieren. Mit dem Ziel das Eigenschafts- und Einsatzspektrum von PHB
zu erweitern, wurde mithilfe von Direktextrusionsversuchen zudem Mischungen aus PHB
und Polyvinylacetat hergestellt, um die Anderungen der Materialeigenschaften der resul-
tierenden Polymerblends zu quantifizieren. Das Projekt wurde durch eine abschlieBende
technodkonomische Analyse und eine Okobilanz abgerundet. Es adressierte zentrale ge-
sellschaftspolitische und wirtschaftliche Herausforderungen wie die Verbesserung der
Ressourceneffizienz und die Reduzierung von Mikroplastik. ModiBioPol bietet insbeson-
dere kleinen und mittleren Unternehmen (kmU) eine Moglichkeit, in ein zukunftsweisen-
des und schnell wachsendes Marktsegment einzusteigen und sich durch innovative Ver-
fahren einen deutlichen Wettbewerbsvorteil zu sichern.

Unterstiitzt durch den projektbegleitenden Ausschuss:

= Novamont S.p.A.

= Biomer

= SWK Innovations GmbH & Co. KG

= Linotech GmbH & Co. KG

= Expinos GmbH

= (Carl Weiske GmbH & Co. KG

= Fraunhofer-Institut fiir Mikrostruktur von Werkstoffen und Systemen (IMWS)
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* Dr. Rimpler GmbH

= ¢-nema GmbH

» Electrochaca GmbH

» Fritzmeier Umwelttechnik GmbH & Co. KG
» Siidzucker AG

= Tecosol GmbH

» UnaveraChemLab

* One.five GmbH

* Bioenergie-Bayern GmbH
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1 Einleitung

1.1 Anlass fiir Forschungsvorhaben

Mit dem Ziel zukiinftig auf nachhaltige Kunststoffe fiir die Produktion essentieller Giiter
wie Verpackungsmaterialien zuriickgreifen zu konnen, stellt der verstiarkte Einsatz von
Biopolymeren einen der wichtigsten Losungsansétze dar [1]. Um der zunehmenden Ver-
knappung primirer und fossiler Ressourcen, dem zunehmenden Aussto3 von Kohlen-
stoffdioxid sowie dem steigenden weltweiten Abfallaufkommen zu begegnen, miissen
diese Biokunststoffe auf nachwachsenden Rohstoffen bzw. deren industriellen Rest-
strome basieren und recyclingfahig bzw. biologisch abbaubar sein. Der Begriff Biokunst-
stoff ist hier differenziert zu betrachten: Biobasierte Kunststoffe miissen nicht zwingend
biologisch abbaubar sein (z. B. biobasiertes Polyethylentherephthalat, PET) [2], wohin-
gegen einige wenige konventionelle, erddlbasierte Kunststoffe unter natiirlichen Bedin-
gungen tatsachlich auch biologisch zu organischer Materie und Kohlenstoffdioxid abge-
baut werden (z. B. Polycaprolacton) [3].

Einer der wenigen Biokunststoffe, die sowohl biobasiert hergestellt werden und unter al-
len Bedingungen (im Boden, in Sii3- und Salzwasser, Heim- und Industrieckompostierung,
unter anaerober Girung etc.) biologisch abbaubar sind, ist Polyhydroxybutyrat (kurz
PHB), welches zur Gruppe der Polyhydroxyalkanoate (kurz PHA) gehort. PHB bzw.
PHA wird von vielen Bakterienarten als Speicherstoff in den Zellen in Form von Granula
eingelagert, die bis zu 90 % des Zellgewichts ausmachen [4—-6]. PHB und PHB-Derivate
sind nahezu farblose Polyester mit thermoplastischen Verhalten, die aufgrund dhnlicher
technischer Eigenschaften wie Polypropylen (PP) oder Polyethylen (PE) fiir viele géingige
Verarbeitungsmethoden wie SpritzgieBBen, Extrusion, Folienblasen etc. geeignet sind.

Biopolymere nehmen derzeit global gesehen einen eher geringen Marktanteil von unter
1 % ein, jedoch ist die Nachfrage in den vergangenen Jahren stetig gestiegen. 2019 betrug
die Gesamtproduktion an Biopolymeren weltweit ca. 2 Mio. Tonnen, fiir 2023 wurde be-
reits eine jdhrliche Produktion von 4 Mio. Tonnen verzeichnet [7]. Dies spiegelt sich auch
bei PHA wider, hier wird eine Steigerung von 90.000 Tonnen pro Jahr erwartet [1]. Laut
Nova Institut wurden 2019 PHB und PHB-Derivate erstmals iiber die verfiigbaren Pro-
duktionsmengen nachgefragt, was das wachsende Interesse an diesen Biokunststoffen
verdeutlicht.

Basierend auf der aktuellen Datenlage kann davon ausgegangen werden, dass sich die
weltweite Produktionskapazitit von biobasierten Kunststoffen bis ins Jahr 2028 auf etwa
7,43 Mio. t steigert. Uber die Hilfte der produzierten Biopolymere wurde 2019 in Asien
hergestellt. In Deutschland und Europa hingegen wird derzeit kaum bzw. nur im Pilot-
mafstab produziert (vgl. Tabelle 1). Auch wenn die Marktnachfrage wéchst, entstehen
im Vergleich zu petrochemischen Kunststoffen noch deutlich hohere Herstellungskosten.
Aullerdem sind die besonderen Anforderungen an die Material- und Verarbeitungseigen-
schaften des PHA signifikante Marktzugangsbarrieren [8].
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Tabelle 1: Weltweite Produktionskapazititen von Polyhydroxyalkanoaten mit Bezug auf Lénder,
PHA-Typ, Produktionsorganismus und Jahresproduktion. In Europa gibt es derzeit lediglich Pi-
lotanlagen, daher keine nennenswerte Jahresproduktion [9].

Jahresproduktion
Kilotonnen pro Jahr

Produktionsorganismus

PHB, PHBV Halomonas spp.

China PHBHHx Cupriavidus necator 25-35
P3HB4HB Escherichia coli

USA PHBHHx Cupriavidus necator s
P3HB4HB Escherichia coli

Japan PHBHHx Cupriavidus necator 5,0

Brazil PHB Bacillus spp. 0,1

Europa Z.B. PHB, PHBV Z. B. Alcaligenes latus, Escherichia coli PilotmalBstab

Im Forschungsvorhaben ModiBioPol sollten die biobasierten und biologisch abbaubaren
Thermoplaste der Gruppe Polyhydroxyalkanoate durch gezielte Optimierung ihrer Her-
stellungsbedingungen reproduzierbarer als bisher hergestellt werden. Durch im Projekt
zu erarbeitende MaBBnahmen sollten die mittlere Molmasse und die Polydispersitét der
Molmassenverteilung gesteuert werden konnen, um die Materialeigenschaften gezielt
vorherzusagen und einzustellen. Biokunststoffe werden am Markt bereits sehr stark nach-
gefragt, sodass durch dieses Vorhaben ein bedeutender Beitrag zur Verfiigbarkeit und
Weiterentwicklung von Biokunststoffen geleistet werden kann, der zahlreiche Industrie-
unternehmen betrifft. Im Kern adressierte das Projekt die Problematiken ,,Ressourcenef-
fizienz und ,,Mikroplastik* sowie “wirtschafts- und geopolitische Unabhéngigkeit”, die
in naher Zukunft gesellschaftspolitisch und wirtschaftlich attraktive Losungsansatz erfor-
dern.

1.2 Problemstellung

Im Vergleich zu herkdmmlichen, petrochemisch basierten Kunststoffen, bringt die Ver-
wendung von PHA-Biopolymeren wie PHB viele Vorteile mit enormem Marktpotential,
jedoch auch einige Herausforderungen mit sich.

Vorteile von PHA-Biopolymeren sind, dass sie aufgrund ihrer Synthese in Zellen bioba-
siert, bio-kompatibel und biologisch abbaubar sind sowie eine Vielzahl an moglichen
chemischen Strukturen und Materialeigenschaften sowie nicht toxische Abbauprodukte
aufweisen [8].

Eine grundlegende Herausforderung bei allen biotechnologischen Produktionsverfahren
ist die herstellungsbedingte hohe Varianz zwischen Produktionschargen. Biologische
Prozesse sind abhingig von verschiedenen Faktoren wie Temperatur, Substratkonzentra-
tion bzw. Sauerstoffverfiigbarkeit sowie Metabolom der Zelle. Im fiir die Biosynthese
von PHB-Polymeren {iblichen Fed-Batch-Verfahren verdndern sich diese Prozessbedin-
gungen, v. a. hinsichtlich der Substrat- und Sauerstoffkonzentration mit fortschreitender
Prozesszeit stetig. Dadurch kann die Produktqualitét variieren und die Ergebnisse sind im
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Allgemeinen insgesamt schwerer reproduzierbar als in einem kontinuierlichen Prozess
[9]. Daher miissen aktuelle Hersteller von PHB und PHB-Derivaten genau diese Hiirden
in ihren Prozessen bewiltigen. Mit einem kontinuierlichen Verfahren kénnen leichte und
starke Schwankungen minimiert bzw. vermieden und eine stabile Produktqualitét ermog-
licht werden.

PHB in Reinform zeigt im Vergleich zu géngigen petrochemisch basierten Polymeren
wie PP oder PE teilweise schlechtere mechanische und thermische Eigenschaften. Dies
ist unter anderem durch den streng isotaktischen Aufbau und die damit verbundene hohe
Kristallinitdt von 55 bis 80 % [10] bedingt. Dadurch sowie aufgrund einer langsamen
Nachkristallisation weist PHB zwar eine geringere Bruchdehnung, aber dhnliche Zugfes-
tigkeit wie z. B. konventionelles PP auf (vgl. Tabelle 2).

Tabelle 2: Vergleich der Stoffeigenschaften von PHB, Polypropylen (PP) und Low-density Po-
lyethylen (LDPE) [10].

Schmelz- Glasiibergangs- Elastizitats- Zugfestig-

A Bruchdehnung
Polymer temperatur | temperatur modul keit &5 [%]
Tm [°C] T, [°C] E-Modul [GPa] om [MPa] 8L
PHB 180 4 3,5 40 5
PP 176 -10 1,7 38 400
LDPE 130 -30 0,2 10 620

Bei der Verarbeitung von Thermoplasten wie PHB ist das Plastifizieren des Kunststoff-
rohmaterials fiir die Formgebung der primére, essenzielle Verarbeitungsschritt. Da bei
PHB die Schmelztemperatur nahe der Zersetzungstemperatur liegt, sind neben einer gu-
ten Stabilisierung spezifische, prizise Techniken notwendig, um das Polymer bei der Ver-
arbeitung nicht zu schidigen. Die verarbeitungsrelevanten Besonderheiten wie Bruchdeh-
nung, Verarbeitungs- oder Zersetzungstemperatur miissen durch entsprechende Additive,
eine sorgfiltige Beschreibung der speziellen Materialeigenschaften und Verarbeitungs-
mafBnahmen sowie Schulungen im industriellen Umfeld etabliert werden [11].

Eine Verbesserung der grundlegenden mechanischen Eigenschaften von PHB kann durch
im Produktionsorganismus synthetisierte Copolymere erreicht werden. Erste PHB-Copo-
lymer-Varianten sind bereits kduflich erwerbbar, z. B: Polyhydroxybutyrat-co-valerat
(PHBV; ENMAT von Tian-An Biopolymers).

Fiir die thermoplastische Verarbeitung ist neben der Bruchdehnung etc. auch die mittlere
Molmasse und die Molmassenverteilung relevant. Natives PHB hat Molmassen von
>500 kDa bis iiber 1 Million Da, was eine Verarbeitung im Spritzguss-Verfahren zulésst.
Wenn die Schmelze durch diinne Diisen oder Schlitze, z. B. bei der Herstellung von Fa-
sern und Folien, flieBen muss, dann spielt die Rheologie eine entscheidende Rolle. Das
hochmolekulare, geschmolzene PHB flief3t in diesen Situationen nur unter hohem Druck
in den Diisen bzw. Schlitzen, expandiert aber gleich nach dem Austritt aus der Diise und
lagert sich dort zum Teil an den Aulenwénden des Werkzeugs an. Bei der Herstellung
von Fasern oder Folien werden diese Ablagerungen immer wieder mitgerissen, was zu
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Inhomogenititen bzw. Storstellen in den Fasern und Folien fiihrt. Bisher ist es nicht mog-
lich, dieses Problem bei der Synthese im groBen Ma@stab zu 16sen. Laut Aussagen von
Dr. Hénggi (Fa. Biomer), aus personlicher Kommunikation, sollte sich niedermolekulares
PHB auf den oben beschriebenen Produktionsmaschinen wie die niedermolekularen Stan-
dard-Thermoplaste verhalten [11], die i. d. R. Molmassen unter 100 kDa aufweisen. Ein
mogliches Molmassenziel mit wirtschaftlicher Anwendungsrelevanz im Projekt ist daher
PHB mit Molmassen in einem dhnlichen Bereich. Bedingt durch die gingige Produktion
im Fed-Batch-Verfahren ist es bisher nicht moglich, solch niedrige Molmassen zu produ-
zieren sowie die Verteilung der Molmassen zu kontrollieren. Ein solcher Ansatz ist unse-
res Wissens bisher nirgends verfolgt worden und wird noch nicht verfolgt.

1.3 Zielsetzung

Priméres Ziel des Forschungsvorhabens war die Anwendung des an der Technische
Hochschule Niirnberg (THN) entwickelten kontinuierlichen Prozesses fiir die Herstellung
von PHB mit definierten und engverteilten mittleren Molmassen. Bisher ist weder in der
Literatur und Patenten vermerkt noch in der PHA-Community ein Verfahren oder lau-
fende Arbeiten bekannt, in denen die Fermentation so gezielt gesteuert werden kann, dass
eine ,,Wunsch-Molmasse* reproduzierbar erzielt wird.

Die dem Forschungsvorhaben zugrunde liegende Arbeitshypothese ist, dass die Molmas-
sen und deren Verteilung von den Verfahrensparametern und den Umgebungsbedingun-
gen der Zellen abhdngen. Durch die gleichbleibenden Fermentationsbedingungen im kon-
tinuierlichen Betrieb konnen diese Einflussfaktoren préizise und reproduzierbar eingestellt
[8, 12] und so die Abhéngigkeit der Molmassen von den Verfahrensbedingungen unter-
sucht und optimiert werden. Die produzierten Polymerbatches sollen anschlieBend mit
kommerziell erhéltlichem PHB-Polymer (z. B. ENMAT Y3000P, Fa. TianAn) als Basis
verglichen werden (PHB-Standard).

Im Fokus des Projekts steht hinsichtlich der Steuerung der Molmassen die Untersuchung
des Zusammenhangs zwischen Verweilzeit unter steady-state Bedingungen in einer kon-
tinuierlich betriebenen Reaktorkaskade und der resultierenden mittleren Molmassen bzw.
der Molmassenverteilung. Dies wurden in der Literatur bisher noch nicht beschrieben.
Dieser Ansatz ist innovativ und erfolgsversprechend. Hochproduktive, kontinuierliche
Prozesse werden in der fermentativen Biopolymerherstellung noch kaum eingesetzt, zu-
dem ist die gezielte Herstellung von PHA mit gewlinschten Materialeigenschaften bisher
nicht beschrieben. Verfligbares Wissen zu diesen beiden Aspekten wird den breiteren
Einsatz von PHA beschleunigen.

Zur Zielerreichung wurden folgende Hypothesen tiberpriift:

- Durch ein kontinuierliches Verfahren zur Herstellung von PHB konnen
engverteilte Molmassen reproduzierbar hergestellt werden.

- Die mittlere Molmasse und der PDI lassen sich durch eine systematische Varia-
tion der Herstellungsparameter gezielt beeinflussen.

- Die Extraktion des PHBs ist im grof3eren Mal3stab unter Aspekten der Nachhal-
tigkeit umsetzbar.
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Das Verfahren ist auf Basis von Labordaten theoretisch auf industriellen Mafstab
skalierbar und 6konomisch sowie dkologisch attraktiv (LCA).
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Das Biopolymer PHB wird von einer Vielzahl von Bakterienarten synthetisiert, dient als
mikrobieller Energiespeicherstoff und wird intrazellulédr gebildet [5]. Unter prézisen de-
finierbaren Mangelbedingungen wird PHB in Bakterienzellen eingelagert und liegt
amorph in Form von Granula vor (Abbildung 1 links). Diese kdnnen bis zu 90 % des
Zellgewichts ausmachen [5, 6, 13]. Fiir die groBtechnische Herstellung von PHB wird
haufig der Organismus Cupriavidus necator verwendet. Es handelt sich um ein einzelli-
ges, stabchenformiges, gramnegatives Bakterium aus der Familie der Burkholderiaceae.

~a

Abbildung 1 PHB in der Bakterienzelle und als Kunststoffprodukt. Links: Einige Bakterienarten
lagern bis zu 90 % ihres Zellgewichts in Form von PHB-Granulat ein, die hier im Bild als weil3e
Korner zu sehen sind. Rechts: PHB kann zu vielen Kunststoffprodukten des Alltags verarbeitet
werden, z. B. Shampoo-Flaschen aus PHBV; ebenfalls ist der biologische Abbau der Flaschen zu
sehen [14].

Die PHB-Synthese findet bei C.necator nicht wachstumsassoziiert statt und kann gezielt
durch z.B. Stickstoffmangel induziert werden. Fiir einen effizienten und wirtschaftlichen
Prozess zur Herstellung von PHB miissen die grundlegenden Prozessbedingungen genau
definiert sein: Das Wachstum der Zellen erfolgt unter optimaler Versorgung der Zellen
mit Nahrstoffen (Phase 1), so dass hohe Zellzahlen erreicht werden, und die PHB-Einla-
gerung unter Mangelbedingungen (Phase 2). Die PHB-Produktion muss somit entweder
in zwei zeitlich getrennten Prozessschritten oder in mindestens zwei rdumlich getrennten
Bioreaktoren durchgefiihrt werden [5]. Im industriell {iblichen Fed-Batch-Verfahren fin-
den die Wachstums- und Produktionsphasen in einem Bioreaktor zeitlich nacheinander
statt [15]: Die vorgelegten, essenziellen Nahrstoffe werden in der Wachstumsphase durch
den mikrobiellen Stoffwechsel aufgebraucht und anschlieBend nicht weiter zugefiihrt. Die
PHB-Einlagerung kann durch diese Limitierung prizise induziert werden. Die fiir die
PHB-Synthese benétigten Kohlenstoffquellen werden in der zweiten Prozessphase weiter
zugefiihrt, um die PHB-Einlagerung zu ermdglichen und zu verstérken. Bei solchen dis-
kontinuierlichen Fermentationsverfahren entstehen erhebliche Stand- und Riistzeiten, da
der Reaktor vor dem ndchsten Produktionszyklus gereinigt und erneut befiillt werden
muss [16].
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Im Gegensatz zu diesen diskontinuierlichen Verfahren werden im kontinuierlichen Ver-
fahren beide Prozessschritte in zwei oder mehreren Bioreaktoren ortlich getrennt vonei-
nander und somit parallel realisiert [9]. Die im Projekt umgesetzte, kontinuierliche Be-
triebsweise als Chemostat (kurz fiir "chemical environment is static") bringt besondere
Vorteile mit sich und eignet sich sowohl fiir die Produktion mit hoher Effizienz als auch
fiir die Untersuchung der physiologischen Hintergriinde von Fermentationsprozessen. So-
bald ein FlieBgleichgewicht (steady-state) erreicht ist, bleibt die Konzentration von Bio-
masse und allen Substraten konstant. Hierdurch kénnen Zellwachstum und PHB-Bildung
sowie die Auswirkungen einer Verdnderung der Substratkonzentrationen genau unter-
sucht werden. Beispiele fiir biotechnologische, kontinuierliche Prozesse sind die Herstel-
lung von Aceton, Butanol oder 2-Propanol durch Clostridium acetobutylicum [15], die
Ethanolproduktion durch Hefen wie Saccharomyces cerevisiea [14], die Produktion von
Zitronensdure durch Aspergillus niger [16] sowie die Produktion von Wasserstoff durch
fakultativ-anaerobe Bakterien [17]. Im Gegensatz zur PHA werden diese Produkte extra-
zelluldr gebildet bzw. vom Produktionsorganismus ausgeschieden. Dies erleichtert die
Aufreinigung des Produkts, weshalb diese Prozesse bereits gut etabliert sind.

Auch in der chemischen Industrie sind kontinuierliche Prozesse weit verbreitet, da bei
gleicher oder besserer Produktivitét deutlich kleinere Reaktoren benétigt werden, was die
Anschaffungskosten einer neuen Anlage deutlich senkt bzw. bestehende Anlagen effizi-
enter nutzbar macht. Ein Beispiel hierfiir ist das Haber-Bosch-Verfahren zur kontinuier-
lichen Herstellung von Ammoniak [17]. Diese Vorteile kommen auch in biotechnologi-
schen Prozessen wie zum Beispiel der Ethanolproduktion zum Tragen [8, 12].

PHA-Polymere wie PHB werden idealisiert als Homopolymere (Polymer aus gleicharti-
gen Monomeren) dargestellt. Sie liegen jedoch meist als zufdllige Copolymere oder als
Block-Copolymere mit geringem Copolymer-Anteil vor. Neben dem chemischen Aufbau
der produzierten Polymere ist die Kettenldnge bzw. die mittlere Molmasse (Mw) und die
Polydispersitit der Molmassenverteilung (PDI) maBgeblich fiir Verarbeitungseigenschaf-
ten wie die Schmelztemperatur und die Schmelzviskositét, aber auch fiir andere (mecha-
nische) Materialeigenschaften. Polymere mit eher niedrigen Molmassen zeigen eine nied-
rigere Nullviskositit. Weiterhin sind sie im Vergleich zu Polymeren mit hoheren mittle-
ren My niedrigviskoser und zeigen eine hohere Kristallinitit. Die mittlere Molmasse ist
abhingig vom verwendeten Mikroorganismus, den biochemischen sowie physikalischen
Wachstumsbedingungen sowie der gewihlten Extraktionsmethode und liegt typischer-
weise im Bereich von 50 — 3.000 kDa [18-20]. Fiir die meisten industriellen Anwendung
ist PHB mit My, > 50 kDa geeignet [21].

Neben der mittleren Molmasse hat zudem die Molmassenverteilung einen groflen Ein-
fluss auf die Materialeigenschaften. Ein MaB fiir ihre Breite ist die sogenannte Polydis-
persitét, die eine Vielzahl von physikalischen, mechanischen und rheologischen Eigen-
schaften der Polymere bestimmt. Eine niedrige Polydispersitit, also eine enge Molmas-
senverteilung steht fiir eine hohe Anzahl an Ketten pro Fraktion, d. h. eine hohe Einheit-
lichkeit, wohingegen eine breite Molmassenverteilung mit hoher Polydispersitit fiir eine
kleine Anzahl an Ketten pro Fraktion, einer hohen Uneinheitlichkeit steht. Sowohl die
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mittlere Molmasse als auch die Polydispersitit der Polymere werden durch die Polymer-
synthese vorgegeben und miissen wegen ihres groflen Einflusses auf die Polymereigen-
schaften kontrolliert einstellbar und vor allem reproduzierbar sein. Dadurch wird es mog-
lich, eine gleichbleibende Qualitit der synthetisierten Polymere zu garantieren. Aus die-
sem Grund ist die kontinuierliche Kontrolle dieser Parameter wihrend der Implementie-
rung und Optimierung der kontinuierlichen Polymersynthese (z. B. mittels Gelpermeati-
onschromatographie) unerlésslich.

Die Abhéngigkeit der mittleren Molmasse und des PDI von der Prozesszeit bzw. der Ver-
weilzeit im Bioreaktor wurde bisher iiberwiegend in Fed-Batch-Fermentationen unter-
sucht. Hierbei zeigt sich, dass Fermentationszeit, Zeitpunkt der Néhrstofflimitierung so-
wie Auswahl der verwendete Produktionsorganismus die mittlere Molmasse My, stark
beeinflussen konnen [12, 18, 22, 23]. In der Literatur wird beschrieben, dass die zahlen-
mittlere Molmasse (M) in einem einstufigen kontinuierlichen Prozess mit der Verdiin-
nungsrate zunimmt. Der ermittelte PDI lag zwischen 1,9 und 2,3. Auf der Grundlage die-
ser Zahlen lag die gewichtsmittlere Molmasse (M) zwischen 500 und 1.000 g/mol. Au-
Berdem konnte gezeigt werden, dass die zahlenmittlere Molmasse z. B. auch mit Steige-
rung der Ammoniumsulfatkonzentration im Zulauf zunimmt [12, 18, 22, 23].

Neben der Fermentation ist die Extraktion und Aufreinigung der zweite Hauptbestandteil
der Produktion von PHB und kann bis zu 50 % der Produktionskosten ausmachen [24—
26]. Das intrazelluldr vorliegende PHB wird im sogenannten Downstream Processing
(DSP) iiberwiegend durch zwei Methoden aus den Zellen gewonnen. Das DSP kann zum
einen durch Ldsen des Polymers mittels Extraktion aus der intakten Zelle, zum anderen
durch das Entfernen bzw. die Auflosung der nicht-PHA-Zellbestandteile erfolgen [27].
Fiir das DSP werden organische Losemittel, starke Oxidationsmittel, Sduren und Laugen
verwendet. Als Losemittel werden vor allem im Labormafstab bisher chlorierte Kohlen-
wasserstoffe wie Trichlorethan eingesetzt [25, 28, 29]. In den letzten 10 Jahren wurde
eine Vielzahl an Extraktionsmethoden mit halogenfreien Lésemitteln und ,,green chemi-
cals* wie beispielsweise Dimethylcarbonat [30, 31], Dimethylsulfoxid und anderen teils
biobasierten Losemitteln wie Ethanol [32] untersucht und entwickelt [33].

Die oben beschriebene Extraktion durch Losemittel ist aktuell die am weitesten verbrei-
tete Methode zur Gewinnung von PHB, jedoch sind die eingesetzten Chemikalien oft
gesundheits- und umweltschédlich [30]. Zudem ist die Entsorgung dieser Chemikalien
sowie die Riickgewinnung des Extraktionsmittels aufwindig und kostenintensiv. PHB
kann auch durch disruptive Aufbereitung aus den Zellen gewonnen werden. Hierfiir kom-
men beispielsweise Natriumhypochlorit [34], Schwefelsdure [35] oder Natronlauge [36]
zum Einsatz. Auch diese hierzu verwendeten Chemikalien sind jedoch teils umwelt- bzw.
gesundheitsgefdahrdend.

Der Einsatz halogenierter Losemittel, starker Sduren und Laugen kann zur Verkiirzung
der Kettenlidnge fiihren, was verdnderte Stoff- und Verarbeitungseigenschaften bedeuten
kann.[21, 37] Bei der Auswahl eines geeigneten Extraktionsmittels ist es daher wichtig,
neben 6konomischen und 6kologischen Aspekten auch den Einfluss auf die Polymerkette
zu beriicksichtigen.[38] Auch der Einfluss von Hitze kann degradierend auf das Polymer
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wirken, weshalb bei einer Vorbehandlung der Biomasse, z.B. durch einem Zellaufschluss
durch Detergenzien oder Hitze, beachtet werden muss. Durch einen Vorbehandlungs-
schritt werden die Zellen im besten Fall durchldssiger fiir Losemittel und die Menge an
eingesetztem Extraktionsmittel kann signifikant reduziert werden [39]. Bei klassischen
Fed-Batch-Prozessen miissen im DSP bei jedem Produktionszyklus gro3e Mengen Fer-
mentationsbrithe zugleich aufbereitet werden. Bei kontinuierlichen Prozessen dagegen
kann das DSP fortlaufend oder in kleineren Batches erfolgen, wodurch bei gleicher Pro-
duktivitdt auch hier deutlich kleinere Anlagen bendtigt werden. Dies resultiert sowohl bei
der Produktion als auch bei der Aufbereitung in verringerten Anschaffungs-, Betriebs-
und Wartungskosten.

2.1 Eigene Vorarbeiten

2.1.1 Eigene Vorarbeiten und Qualifikation (SKZ)

In einer Vielzahl verschiedener 6ffentlich geforderter und industriell finanzierter Projekte
wird am SKZ fortwéhrend die Entwicklung, Verarbeitung und Analyse unterschiedlichs-
ter Kunststoffmaterialien durchgefiihrt. Die umfassenden Erfahrungen des SKZ zur Ver-
fahrens-, Materialentwicklung und Priifung von Biopolymeren wurde {iber Jahre hinweg
durch die erfolgreiche Durchfiihrung eigener Forschungsprojekte aufgebaut und vertieft.
Eines dieser Projekte befasste sich beispielsweise mit der Entwicklung von Bio-Alterna-
tiven fiir weichmacherhaltige Vinylchlorid-Polymere (FNR 12NR045). Das wissen-
schaftliche Ziel lag darin, grundlegende Zusammenhinge bei Zugabe weichmachender
Ingredienzien zu Biopolymeren zu erforschen. In einem weiteren Projekt (FNR
2219NR025) werden biobasierte Folien mit besonderen Barriereeigenschaften fiir die An-
wendung im Lebensmittelbereich hergestellt und untersucht.

Auch fiir die Durchfithrung von 6konomischen und 6kologischen Bewertungen von Pro-
zess-, Material- und Produktentwicklungen liegt in der bestehenden SKZ-Forschungs-
gruppe “Nachhaltigkeit und Kreislaufwirtschaft” viel Erfahrung und Expertise vor (IGF
Vorgaben 20195 N und 19347 N) Neben einem groBen Maschinenpark fiir die Kunst-
stoffaufbereitung und -verarbeitung kann am SKZ auf eine Fiille unterschiedlicher chro-
matographischer, thermischer, mechanischer, rheologischer und mikroskopischer Analy-
semethoden zuriickgegriffen werden. Das vorhandene Knowhow in Kombination mit der
breiten instrumentellen und maschinellen Ausstattung erméglichen ein gezieltes und ef-
fektives Vorgehen innerhalb des beantragten Forschungsvorhabens.

2.1.2  Eigene Vorarbeiten und Qualifikation (Technische Hochschule Niirnberg)

Prof. Dr. Stephanie Stute (Fakultit Verfahrenstechnik, Technischen Hochschule Niirn-
berg (THN)) beschéftigt sich seit 2015 mit der 6kologischen und 6konomischen Herstel-
lung von Biopolymeren. Im Rahmen von erfolgreich durchgefiihrten, u. a. durch Dritt-
mittel geforderten Forschungsprojekten und Abschlussarbeiten wurden bis 2018 die
Grundlagen zur Realisierung eines kontinuierlich betriebenen zweitstufigen Prozesses fiir
die Herstellung von PHB erarbeitet werden.
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In den folgenden Jahren konnte darauf aufbauend ein zweistufiger Produktionsprozess im
Labormalstab etabliert werden, dessen schematische Darstellung in Abbildung 2 zu se-
hen ist. In Stufe 1 werden die Zellen unter optimaler Nahrstoffversorgung unter Zufluss
von Nahrmedium zum Wachstum angeregt. In Stufe 2 wird die Einlagerung von PHB
durch einen gezielt gesetzten Nahrstoffmangel induziert. Durch die Zufiihrung einer Koh-
lenstoffquelle iiber den Feed wird die PHB-Einlagerung verstirkt (Zulauf in Stufe 2). Aus
dem Ablauf der Stufe 2 werden die Zellen zum Downstream Processing iiberfiihrt.

Downstream

Kontinuierliche Fermentation .
Processing

Fermentationsbrithe mit
PHB-haltiger Biomasse

Fermentationsbrithe mit

Biomasse

Sdure
Lauge
Antifoam

Zulauf

) Abtrennung der
Nahrmedium

Biomasse
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1 i Aufreinigung des
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Abbildung 2 Schematische Darstellung des an der THN entwickelten zweistufigen Fermentati-
onsprozesses; Abkiirzungen: PN = Probenahme; O > = Begasung; pH = pH-Sonde; pO. = Sonde
fiir Gelostsauerstoft.

Die an der THN zur Produkt Aufreinigung und Polymerextratkion genutzte Methode ba-
siert auf der disruptiven Extraktion mit Natriumhypochlorit. Sie ist fiir die Extraktion
kleinerer Mengen PHB aus der Fermentationsbriihe fiir analytische Zwecke geeignet.

Seit 2018 wird die Antragstellerin durch wissenschaftliche Mitarbeiter und Laboringie-
neure bei ihrer Forschung in den Bereichen Prozessoptimierung, Prozessanalytik und For-
schungskoordination unterstiitzt. Die Labore des Fachgebiets Bioverfahrenstechnik sind
mit mehreren Bioreaktoren fiir die Fermentation und modernen Gerétschaften fiir die gan-
gigen Methoden der Probenbearbeitung und -analyse ausgestattet, so dass in Kombination
mit der langjdhrigen Erfahrung der Antragstellerin sowie der dem Fachbereich zugehori-
gen Laboringenieure und wissenschaftlichen Mitarbeiter eine erfolgreiche Bearbeitung
des Projektes gewéhrleistet sein wird.

AuBer den Forschungstétigkeiten am kontinuierlichen Prozess wurde 2020 erfolgreich ein
Projekt zu Verarbeitung des Biopolymers Polyhydroxybutyrat im additiven Verfahren fiir
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die Anwendung in medizinischen Implantaten fiir personalisierte Medizin im Rahmen
eines interdisziplindren Projektes abgeschlossen. Somit besitzt die Arbeitsgruppe breit
angelegtes Knowhow von der Biopolymerproduktion bis zur Verarbeitung. Zusitzlich
stehen der Antragstellerin ein breites Spektrum an Laboren der internen und externen
Fakultiten zur Verfiigung. Die Ausrichtung der Forschungstétigkeiten soll auch zukiinf-
tig verstdrkt auf gesellschaftspolitisch relevante Aufgabenstellungen der Biookonomie
gelegt werden. Das Forschungsvorhaben stellt daher eine sinnvolle Fortsetzung der bis-
herigen Forschung dar. Im Dezember 2020 wurde Prof. Dr. Stute in den Sachverstindi-
genrat Biookonomie Bayern berufen. Der Sachverstindigenrat besteht seit 2016 und berét
das Bayerische Wirtschaftsministerium zur Weiterentwicklung der Biookonomie. Er un-
terstiitzt die Umsetzung und Evaluierung der bayerischen Bio6konomiestrategie und stellt
hier wichtige Schliisselstelle bei der Vernetzung von Forschung, Wirtschaft und Politik
dar.
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3 Losungsweg zur Erreichung des Forschungsziels

Um die oben definierten Forschungsziele zu erreichen, erfolgte die Aufteilung der einzel-
nen Tétigkeiten auf insgesamt acht Arbeitspakete. Eine schematische Darstellung der Ab-
folge der Arbeitspakete ist in Abbildung 3 dargestellt.

AP1 Projektorganisation, Projektplanung und Abstimmung mit pbA
AP2 — AP3 ["aps]
Herstellung von PHB mit Okologisches und Okonomisches
konstanter, enger Downstream Processing
Molmassenverteilung ) 3
| Vorbehandlung |
Standard Prozess Laufzeit mind. 500h v

| Entwicklung einer kontinuierlichen Biomasseinaktivierung |

| g ¥

Optimierung Downstreaming im Mafstab von 20 - 60 L pro
Nullproben Woche
AP5 AP4 - - ; N
Beeinflussung der mittleren Molmasse durch die Beeinflussung der mittleren Molmasse durch die

Néahrmedienzusammensetzung Verweilzeit )
v v .
Einfluss der Feedstromzusammensetzung auf mittlere Einfluss der Prozessparameter auf mittlere Molekiilmasse 2
Molekiilmasse und PDI und PDI g
v ' ¥ §
Gezielte Beeinflussung der mittleren Molmassen durch die Gezielte Beeinflussung der mittleren Molmassen durch die E
Feedstromzusammensetzung Verweilzeit im Reaktor :‘i,
w
=
@
¥ :
=
%
AP6 . APT7 <
Analyse der ausgewahlten Polymerbatches [ Technodkonomische Analyse und LCA ] £

Polymerpulver Optimierter Prozess aus AP3

. ¥
IESEMSERD U Chemische Analytik Thermische Analytik
Thermische Prifungen .
l l # Auslegung fiir 10.000 t pro Jahr
Schmelz- und ¢
‘ Kristallisations-

Werkstoff- Polymer-
eigenschaften zusammensetzung

verhalten Okobilanz ausgewéhlter Prozessvarianten nach

DIN EN ISO 14040/44

| Verarbeitungsversuch durch KMU ‘

Abbildung 3 FlieBschema der geplanten Arbeitspakete fiir das beantragte Forschungsvorhaben.

Bevor die praktischen Arbeiten beginnen konnten, wurden im Rahmen von Arbeitspaket
1 (AP1) zunichst die notwendigen Rohstoffe und Gerite beschafft sowie sémtliche Pro-
jektschritte in Abstimmung mit dem projektbegleitenden Ausschuss koordiniert.

In den darauffolgenden Arbeitspaketen AP2 und AP3 erfolgten die Etablierung und Eva-
luierung eines kontinuierlichen Biosyntheseverfahrens liber einen Zeitraum von mindes-
tens 500 Stunden. Parallel dazu wurde ein kontinuierliches Aufarbeitungsverfahren fiir
die erzeugten Polymere entwickelt, das sowohl dkologische als auch 6konomische Ge-
sichtspunkte berticksichtigt.

Diese Schritte bildeten die Grundlage fiir die in den Arbeitspaketen AP4 und APS durch-
geflihrten Untersuchungen zur gezielten Steuerung der Molekiilmasse — insbesondere
durch Variation der Nadhrmedium Zusammensetzung sowie Anpassung der Verweilzeit
im Reaktor.
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Im Rahmen von AP6 wurden anschlieBend die Materialeigenschaften der synthetisierten
Polymere umfassend quantifiziert.

Zur ganzheitlichen Bewertung des kontinuierlichen Biosyntheseverfahrens wurde
schlieBlich in Arbeitspaket 7 eine techno-6konomische Analyse (TEA) sowie eine Le-
benszyklusanalyse (LCA) durchgefiihrt. Beide Analysen basierten auf den im Projekt ge-
wonnenen Prozessdaten und erlaubten eine fundierte Einschitzung des 6kologischen und
okonomischen Impacts.
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4 Durchgefiihrte Arbeiten

In diesem Kapitel werden die im Rahmen des Projekts eingesetzten Materialien, die
durchgefiihrten Synthesen und Untersuchungen, die verwendeten Charakterisierungsme-
thoden und die Methoden fiir die technodkonomische Analyse sowie die Okobilanz zu-
sammengefasst.

4.1 Mikrobielle Synthese des PHB im kontinuierlichen Prozess

Die Basis fiir Experimente zur PHB-Synthese in den Bakterienzellen war ein Versuchs-
aufbau bestehend aus zwei miteinander gekoppelten Bioreaktoren (Abbildung 4).

| \ - 4 e \ g
A Bioreaktor 1 b Al ™ - Bioreaktor 2

Ausgleichsgefale:
» Antischaum
» Natronlauge
+ Schwefelsaure

Feedbehalter1 Datenerfassung
mit Waage
Produktbehalter
B Feed 2 — > Abluft
Feed1
Luft
Luft 3 2
A J

Pumpey. PHB enthaltende
— .7 Biomasse
4 Downstream
Processing
1. Stufe: 2. Stufe:
Zellwachstum PHB-Akkumulation

Abbildung 4 Zweistufige Bioreaktorkaskade zur PHB-Herstellung an der TH Niirnberg; A: Ver-
suchsaufbau mit Bioreaktoren vom Typ Minifors1 mit einem Arbeitsvolumen von 0,7 L bis 1,7 L;
B: Schematische Darstellung.

Die Reaktoren sind iiber Schlauchverbindungen miteinander verbunden. Aus einem Feed-
behilter wird Ndhrmedium, in dem Rohglycerin als Kohlenstoffquelle eingesetzt wird,
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iiber Pumpen kontinuierlich in Reaktor 1 gepumpt. Das Ndhrmedium enthélt allen weite-
ren benotigten Néhrstoffe basierend auf dem Nahrmedium nach Lopar et al. [39] und
wurde im Laufe des Projektes hinsichtlich der Ammoniumkonzentration angepasst. Aus
dem Reaktor 1 wird die Fermentationsbriihe iiber ein Tauchrohr kontinuierlich mittels
Pumpe abgezogen und in Reaktor 2 gefordert. Die Fermentationsbriihe weist an dieser
Stelle im Idealfall hohe Zelldichten, aber noch geringe bis keine PHB-Einlagerung auf.
Das Medium sollte hinsichtlich der Stickstoffkonzentration unter 0,2 g/mL liegen, um
weitere Zellteilungen zu unterbinden und dafiir die PHB-Einlagerung zu ermdglichen. In
Reaktor 2 wird iiber einen weiteren Feed Rohglycerin zu gefoérdert, um die PHB-Einla-
gerung zu verstirken. Die Temperatur und der pH-Wert wurden konstant bei 33 °C und
pH 7 gehalten. Der kontinuierliche Betrieb wurde in AP2 iiber einen ldngeren Zeitraum
betrieben und die reproduzierbare Herstellung von PHB mit gleichbleibenden Molmassen
und PDI untersucht.

In diesem Setup ist es moglich, das Wachstum der Zellen und die Einlagerung von PHB
iiber folgende Parameter zu beeinflussen:

- Verweilzeit der Zellen unter den in Reaktor 1 und Reaktor 2 eingestellten Bedin-

gungen (AP4)
Die Verweilzeit kann bei gleichbleibender Pumprate iiber das Arbeitsvolumen im
jeweiligen Reaktor oder bei gleichbleibenden Volumen iiber eine Anderung der
Pumprate gedndert werden. Fiir die Bearbeitung des AP4 wurde das Verhiltnis
der Arbeitsvolumina zwischen Reaktor 1 und Reaktor 2 verdndert, um den Ein-
fluss unterschiedlicher Verweilzeit der Zellen in dem Reaktor 2 auf die PHB-Ein-
lagerung untersuchen zu konnen. Um auch zahlenméBig grofe Volumina-Verhélt-
nisse Vr1/Vr2 umsetzen zu konnen, wurde eine Reaktorkaskade mit Reaktoren mit
einem groBeren Arbeitsvolumen (0,65 L bis 4 L) fiir mehr Variationsmdéglichkei-
ten in Betrieb genommen.

- Nahrstoffkonzentrationen in den Feed-Stromen in Reaktor 1 und Reaktor 2 (APS5)
Hier ist zu beachten, dass die sich in den jeweiligen Reaktorstufen einstellenden
Konzentrationen im Wechselspiel mit der Zellzahl und der Stoffwechselaktivitét
der Zellen ergeben. Nach etwa 5-7 Volumenwechsel sollte sich ein Fliegleich-
gewicht — auch steady state genannt — eingestellt haben. Da aus der Literatur der
Einfluss von Ammoniumsulfat auf die Molmassen von PHBV gekannt ist [12],
sollte dieser Einflussfaktor auf die Molmassen von PHB untersucht werden.

- Sauerstoffkonzentration in Reaktor 1 und Reaktor 2
Die Konzentration des in der Fermentationsbrithe geldsten Sauerstoffs wird zu-
sitzlich zum biologiebedingten Einfluss durch die Anzahl der Zellen und deren
Stoffwechselaktivitit, durch die technischen Parameter Riihrerdrehzahl und die
Begasungsrate sowie die Viskositit der Fermentationsbriihe beeinflusst.

Die kontinuierliche Fermentation wurden zunichst mit dem Standardmedium (RM; fiir
Rohglycerin mit Mineralsalzen) durchgefiihrt, in dem filtriertes Rohglycerin als Kohlen-
stoffquelle dient. Rohglycerin entsteht als Nebenprodukt bei der Biodieselherstellung und
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wurde von Tecosol GmbH bereitgestellt und vor den Versuchen durch Filtrieren autbe-
reitet, um Partikel abzutrennen. Die noch fehlenden Néahrstoffe wie Ammonium, Phos-
phat, Sulfat, etc. wurden in definierten Mengen als Mineralsalze zugegeben.

Neben der Untersuchung des Zusammenhangs zwischen Prozessbedingungen und Mol-
massen und den daraus folgenden analytischen Aspekten, sollte auch PHB in ausreichen-
den Mengen fiir die Erprobung des Materials durch beteiligte kmU produziert werden.
Fiir die Analytik wie TGA und GPC werden 1 — 10 g Probematerial, fiir die Fertigung der
Schulterstabe werden bis zu 200 g PHB, fiir die Verarbeitungstests werden min. 5 kg
Polymer bendtigt. Trotz der erfolgreichen kontinuierlichen Fermentationsldufe konnte die
im Antrag angestrebte Produktion von PHB nicht in der erforderlichen Menge erreicht
werden.

Um fiir Materialuntersuchungen und Verarbeitungstestldufe groBere Mengen Biopoly-
mer-Material gewinnen zu konnen, wurde die Biomassekonzentration in Reaktor 1 {iber
eine Erh6hung der Ammoniumkonzentration gesteigert. Mit einer héheren Anzahl an Zel-
len, die in Stufe 2 zur PHB-Einlagerung zur Verfligung stehen, sollte so die volumetrische
PHB-Ausbeute insgesamt erhoht werden. Um die benétigten PHB-Mengen produzieren
zu konnen, wurde die Reaktorkaskade zusétzlich zu den Reaktoren mit einem maximalen
Arbeitsvolumen von 1,5 L in Reaktoren mit einem maximalen Arbeitsvolumen von 4 L
umgesetzt. Aufgrund von Lieferverzug von mehreren Monaten konnte diese Reaktor-
kaskade erst in der 2. Projekthélfte in Betrieb genommen werden. Der Wechsel in die
Reaktorkaskade mit dem gréBeren Arbeitsvolumina stellte sich jedoch nicht als zielfiih-
rend heraus, da fiir diese Reaktorkaskade eine andere Software fiir die Bedienung und
Regelung genutzt werden musste. Diese Systemumstellung war mit den zeitlich und per-
sonell begrenzten Ressourcen und den Herausforderungen in anderen Arbeitspaketen
nicht sinnvoll umsetzbar und konnte daher nicht weiterverfolgt werden.

4.1.1 Herstellung von PHB mit konstanter Molmassenverteilung im kontinuier-
lichen Verfahren

Ziel dieses APs war es PHB mit Hilfe des zweistufigen kontinuierlichen Fermentations-
verfahrens, reproduzierbar und mit konstanten Molmassen herzustellen. Eine besondere
Herausforderung war hierbei der Dauerbetrieb iiber mehrerer hundert Stunden mit voll-
funktionstiichtiger technischer Ausstattung. Es kam wiederholt zum Verstopfen der
Schlduche, die Ndhrmedium oder Fermentationsbrithe fordern, weshalb mehrere Ver-
suchsreihen vorzeitig abgebrochen werden mussten. Das Blockieren der Schlauche wurde
durch groBere Schlauchdurchmesser, einen weiteren Filtrationsschritt des Rohstoffs Roh-
glycerin sowie gednderte Zudosierungsmodi des Glycerin-Feeds verhindert.

Der Dauerbetrieb bedeutet fiir die Sonden (pH, pO2) und den Antrieb der Bioreaktoren
erhohten VerschleiB3 und erhohten Ausfall. Die zahlreichen technischen Ausfille (Bsp: 3x
defekter Riithrer Antrieb wahrend 18 Monate) zeigen, dass der kontinuierliche Betrieb
hohe Anforderung an das technische Equipment durch Abnutzung und Verschleif3 stellen.
Der Antrieb als auch die Sonden konnten zwar repariert und der Betrieb wieder aufge-
nommen werden, dennoch mussten Versuchsreihen wiederholt abgebrochen und erneut
gestartet werden, was zu erheblichen Zeitverlusten fiihrte.
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4.1.2  Prozessintegrierte Steuerung der mittleren Molmasse durch Prozesspara-
meter

Die dem Forschungsvorhaben zugrunde liegende Arbeitshypothese ist, dass die Molmas-
sen und deren Verteilung von den Verfahrensparametern und den Umgebungsbedingun-
gen der Zellen abhéngen. Durch gleichbleibende Fermentationsbedingungen im kontinu-
ierlichen Betrieb sollten diese Einflussfaktoren priazise und reproduzierbar eingestellt und
so die Abhingigkeit der Molmassen von den Verfahrensbedingungen untersucht und op-
timiert werden. In diesem Arbeitspaket war vorgesehen, die gezielte Beeinflussung der
mittleren Molmasse der gebildeten Polymere durch die Verweilzeit zu untersuchen, die
durch Anderung des Reaktionsvolumens in Reaktor 2 im Verhiltnis zum Volumen von
Reaktor 1 oder des Volumenstroms im Prozess verdndert werden kann. Die Untersuchung
zur Variation der Verweilzeit wurde iiber die verschiedene Volumina-Verhiltnisse zwi-
schen Reaktor 1 und Reaktor 2 umgesetzt. Untersucht werden sollten Volumina-Verhélt-
nisse von R1:R2 von 1:1 bis 1:2,5 bei einer Durchflussrate von D = 0,1 1/h, wobei das
Volumenverhéltnis 1:1 den Ausgangsfall darstellt.

4.1.3  Prozessintegrierte Steuerung der mittleren Molmasse durch die Nihrmedi-
enzusammensetzung

In diesem Arbeitspaket sollte der Einfluss der Konzentration verschiedener essentieller
Néhrmedienbestandteile und die Art der Substratlimitierung auf die mittlere Molmasse
und PDI untersucht werden. Da fiir Ammoniumsulfat in der Literatur bereits der Einfluss
auf die Molmassen von PHBYV fiir einen einstufigen kontinuierlichen Prozess beschrieben
wurde [12], wurde als erster Ansatz die Erh6hung der Ammoniumsulfatkonzentration im
Zulauf zu Stufe 1 umgesetzt. Da trotz erfolgreich in Reaktor 2 umgesetzter Ammonium-
limitierung, keine oder nur geringe PHB-Einlagerung nachweisbar war, wurde dariiber
hinaus die Glycerinkonzentration in Stufe 2 variiert. Sowohl in der Literatur als auch aus
Vorversuchen ist bekannt, dass sich eine Glycerinkonzentration iiber 40 g/L negativ auf
die spezifische Wachstumsrate auswirkt. Es ist durchaus denkbar, dass eine hohe Glyce-
rinkonzentration sich ebenfalls negativ auf die PHB-Einlagerung auswirkt.

4.2 Entwicklung eines Verfahrens zur Extraktion von PHB im Technikums-
malistab

Bei der kontinuierlichen Fermentation fallen je nach gewéhlter Verdiinnungsrate und ein-
gesetzten Reaktorvolumen bis zu 60 L Fermentationsbrithe pro Woche an, die gelagert
oder weiterverarbeitet werden miissen. Da der Abbau des Speicherstoff PHB durch die
zelleigene PHA-Depolymerase innerhalb weniger Minuten einsetzt, wurden die Zellen
iiber Hitzeeinwirkung inaktiviert, um den Abbau des eingelagerten PHBs nach Verlassen
der Fermentationsbrithe des Reaktors zu unterbinden. Ziel war es, die Zellen am Auslass
des Reaktors 2 ohne Verluste durch zellinternen PHB-Abbau sammeln und bis zur satz-
weisen Extraktion lagern zu konnen (Details siehe 4.2.1 und 4.2.2). Proben fiir die Ana-
lytik wurden mittels Autoklavierens inaktiviert. Die anschlieBende Zellernte erfolgte mit-
tels Zentrifugation und die Extraktion des PHBs aus der Zellbiomasse tiber NaClO oder
DMC.
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Das Downstream Processing umfasst folgende prinzipielle Prozessschritte (Abbildung 5):

Vorbehandlung durch Abtrennung der PHB-Extraktion mit
|:> Hitze-Inaktivierung I:> Biomasse durch |:> Lésungsmittel |::>

Zentrifugation

Fermentationsbriihe Suspension inaktivierter Biofeuchtmasse Gefilltes kristallines
Zellen PHB

Abbildung 5 Uberblicksschema zum Downstream Processing.

PHB wird von den Bakterien als Speicherstoff produziert und als intrazelluldr gebildete
Granula eingelagert. Um PHB aus der Zelle zu gewinnen, miissen die Zellen zunichst
von der Fermentationsbriihe abgetrennt werden. Fiir die Extraktion des PHBs kann ein
Schritt fiir die Zelldesintegration inkludiert werden, ist aber nicht zwingend erforderlich,
da die verwendeten Losemittel die Zellmembran und -wand ausreichend schidigen, so
dass das PHB aus den Zellen herausgelost werden kann. Das im Losemittel geloste PHB
fallt nach Zugabe eines Fillungsmittels aus, kann abgetrennt und getrocknet werden. Als
gingige Extraktionsmittel werden Chloroform und Natriumhypochlorit sowie Ethanol als
Féllungsmittel eingesetzt. Ein Ziel des Projektes war die Erarbeitung einer Extraktions-
methode, die den Einsatz an potenziell gesundheits- und umweltgefdhrdenden Extrakti-
onsmitteln minimiert. Ein vielversprechendes Extraktionsmittel ist beispielsweise Dime-
thylcarbonat (DMC), dessen Einsatz im Detail untersucht wurde. Als Referenz wurde die
Extraktion mit Natriumhypochlorit (NaClO) verwendet.

4.2.1 Extraktion mittels NaClO

Die Extraktion des PHBs aus dem Zellmaterial basiert darauf, dass das Zellmaterial durch
Natriumhypochlorit oxidativ abgebaut wird. Das PHB soll von diesem Abbau nicht be-
troffen sein und kann als Feststoff abgetrennt werden. Die Probe wird nach dem Autokla-
vieren mittels Zentrifugation pelletiert und das Pellet in Wasser resuspendiert. Nach er-
neuter Zentrifugation wird der Uberstand verworfen und das Zellpellet im Verhéltnis 1:30
mit 12%igem Natriumhypochlorit (NaClO) resuspendiert. Nach einer Stunde Inkubati-
onszeit wird mit Wasser verdiinnt. Nach einer 20-stiindigen Inkubation wird erneut ab-
zentrifugiert, um die PHB-haltige Masse zu isolieren. Dieses Pellet wird anschlieend
mehrfach mit Wasser und Ethanol gewaschen, um Verunreinigungen zu entfernen. Ab-
schlieBend wird das Pellet tiber Nacht bei 40-42 °C getrocknet und anschlieBend gewo-
gen.
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A Fermentation Analytik
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Abbildung 6 Ubersicht zu den Extraktionsschritten mit Natriumhypochlorit. A: Schema zu
den Prozessschritten, B: Realproben, C: Getrocknetes PHB.

4.2.2  Extraktion mittels Dimethylcarbonat (DMC)

Die PHB-Extraktion mittels DMC und Fallung mit Ethanol basiert auf einer Abwandlung der
Methode von Samori et al. [31] und Mongili et al. [40] und wurde v.a. fiir die quantitative
Gewinnung von PHB, z.B. nach einer Fed-Batch- oder nach einer kontinuierlichen Fermen-
tation verwendet. Fiir qualitative Analysen, z.B. Stichproben oder zur groben Abschétzung
des PHB-Gehaltes wurde die Extraktionsmethode mit Natriumhypochlorit eingesetzt.

Die abzentrifugierte feuchte oder getrocknete Biomasse wird gewogen und im Verhiltnis
1:10 mit DMC versetzt. Die Mischung wird anschlieBend in einem Wasserbad bei 90 °C
fiir 90 Minuten erhitzt, um das PHB aus der Biomasse zu extrahieren. Parallel dazu wird
die doppelte Menge an Ethanol vorbereitet und im Kiihlschrank auf 5 °C vorgekiihlt.
Nach der Extraktion wird die DMC-Phase, in der das PHB geldst vorliegt, von einer even-
tuell vorhandener Wasserphase getrennt und filtriert. Das Filtrat wird zum gekiihlten
Ethanol gegeben, um PHB auszufillen. Die Losung wird iiber Nacht bei 5 °C gelagert,
wodurch das PHB sedimentiert. AnschlieBend wird der Uberstand entfernt, und das PHB
wird durch Zentrifugation isoliert. Das Pellet wird iiber Nacht bei 40-42 °C getrocknet
und anschliefend gewogen.

Abbildung 7 Gefilltes PHB in DMC-Ethanol-Ldsung.
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4.2.3  Hitzeinaktivierung

Bei dem umgesetzten kontinuierlichen Betrieb fallen je nach Verdiinnungsrate und Re-
aktorvolumen zwischen 70 ml und 400 ml Fermentationsbriihe pro Stunde an. In dem
Produktsammelbehélter werden anders als in den Bioreaktoren die Bedingungen wie pH-
Wert, Temperatur, Néhrstoffe, etc. nicht mehr kontrolliert oder reguliert. D.h. die Zellen
beginnen bei entsprechenden Bedingungen innerhalb weniger Minuten das eingelagerte
PHB abzubauen. Dies sollte durch einen Inaktivierungsschritte mittels Hitze verhindert
werden. Durch die Hitzeeinwirkung soll als Mindestanforderung das PHB abbauende En-
zym, die PHB-Depolymerase, denaturiert werden. Ein durch die Hitzeeinwirkung statt-
findender Zellaufschluss kann die nachfolgende Extraktion erleichtert, war jedoch nicht
Ziel dieses Arbeitspakets.

Die Hitzeinaktivierung wurde mit drei Methoden im Labormafstab getestet, die nach ih-
rem Funktionsprinzip unterteilt werden konnen: Batch-Reaktor, Rohr- bzw. Schlauchre-
aktor und kontinuierlicher Riihrkesselreaktor (Abbildung 8). Der untersuchte Tempera-
turbereich wurde zwischen 60 °C und 80 °C gewihlt, da die Hitzeinaktivierung an andere
Abwirme produzierende Industrieprozesse gekoppelt werden sollte (z.B. Hygenisierung
von Giérresten bei Biogasanlagen) und nicht degradierend auf das eingelagerte PHB wir-
ken sollte. Der Effekt der Hitzeinaktivierung wurde liber Lebendkeimzahlbestimmungen
auf Agarplatten und iiber die Quantifizierung von geldsten Proteinen als Indikator fiir
einen erfolgten Zellaufschluss erfasst.

Satzweise Kontinuierlich
Wasserbad Rohr-bzw. Schlauchreaktor Rihrkessel

J— —_— [ = 5

o A, WD |UEO

Reaktor 2 Hitze-Inaktivierung & Sammelbehiilter

Hitzeeinwirkung wih-
rend Verweilzeit im ge-
rithrten Behalter

Auffangbehilter in temperier- | Hitzeeinwirkung beim Durch-
tem Wasserbad fluss durch Schlauch

Abbildung 8. Ubersicht zu den untersuchten Methoden der Hitzeinaktivierung [41].

Die Hitzeinaktivierung der fiir die Analytik aufbereiteten Proben erfolgte durch Autokla-
vieren (120 °C, 2 bar, min. 20 min).
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4.3 Durchfiihrung Materialcharakterisierung

Zur umfassenden Charakterisierung der Material- und Verarbeitungseigenschaften sowie
der Molmassenverteilung der synthetisierten PHB-Polymerchargen wurde eine Reihe
spezifischer Analysemethoden angewandt. Dazu zdhlten die Bestimmung der Molmas-
senverteilung und der Polydispersitdtsindizes (PDI) mittels Gelpermeationschromatogra-
phie (GPC) sowie die Viskositdtsmessungen der Polymere unter Einsatz der Hochdruck-
kapillarrheometrie (HKR), der Schmelzeflussrate (MFR) und der Platte-Platte-Rheologie.
Die Dichte wurde in Abhingigkeit von Temperatur und Druck durch pvT-Messungen
bestimmt, wihrend die mechanischen Eigenschaften durch Zug- und Schlagversuche eva-
luiert wurden. Die Reinheit der synthetisierten Polymere sowie deren thermische Eigen-
schaften wurden mittels thermogravimetrischer Analysen (TGA) und dynamischer Dif-
ferenzkalorimetrie (DSC) iiberpriift.

4.3.1 Testmaterial ENMAT Y3000P

Die Untersuchung der in diesem Projekt synthetisierten PHB-Polymere erforderte die
Entwicklung geeigneter Messmethoden fiir jede der oben erwdhnten Priifungen. Als Test-
material zur Methodenentwicklung diente das kommerziell erhdltliche PHB ENMAT
Y3000P von TianAn Biopolymer, ein beiges PHB-Pulver.

Die aus dem Datenblatt des Referenzmaterials ersichtlichen Materialdaten sind in Tabelle
3 dargestellt. Aus dem Datenblatt sind weder Normen noch Messbedingungen ersichtlich
nach denen die aufgefiihrten Messwerte bestimmt wurden. Aus diesem Grund wurden zur
Entwicklung der Messmethoden fiir die Charakterisierung der hergestellten Polymere auf
eigene Erfahrungen und gingige Normen zuriickgegriffen. Somit kann es zu Abweichun-
gen zwischen Soll- und Ist-Werten kommen.

Tabelle 3  Materialdaten des Referenzmaterials ENMAT Y3000P.

Materialeigenschaft ‘ Messwert

Dichte 1,25 g/cm®
Schmelzeflussrate (MFR) 6-15 g/10 min
Streckspannung 31-36 MPa
Bruchdehnung 22%

E-Modul 1.600-2.100 MPa
Biegemodul 2.500-3.200 MPa
Vicat Erweichungstemperatur 164 °C

HDT 135-145 °C
Schmelzpunkt 175-180 °C

4.3.2  Bestimmung der Scherviskositiatsfunktion mittels Hochdruckkapillarrheo-
metrie (HKR)

Zur Untersuchung der Schmelzeviskositédtsfunktion der PHB-Proben wurde die Hoch-
druckkapillarrheometrie (HKR) als Messmethode verwendet, wobei die Messungen in
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Anlehnung an ISO 11443 mit einem Hochdruckkapillarrheometer RG20 der Firma Gott-
fert durchgefiihrt wurden. Das Rheometer verfiigt liber zwei Messkanile. Fiir die Mes-
sungen wurden eine 20/1 Rundlochdiise und die dazugehorige Nulldiise verwendet, wo-
bei die Kanalldnge 256 mm und der Kanaldurchmesser 12 mm betrdgt. Die Messungen
erfolgten bei einer Temperatur von 185 °C in einem Schergeschwindigkeitsbereich von
10-1.500 s™!. Das Material wurde in den Kanal eingefiillt und dabei von Hand vorverdich-
tet. Nach einer Autheizzeit von fiinf Minuten wurde mit der Messung begonnen. Die Ma-
terialien wurden vor der Messung fiir fiinf Stunden bei 80 °C in einem Trockenofen vor-
getrocknet. Die Befiillung des Messkanals mit dem feinen PHB-Pulver erwies sich als
duBerst schwierig, sodass fiir die Messungen das mittels Messkneter hergestellte und mit
Verarbeitungs- und Langzeitstabilisatoren versetzte Material vermahlen und im An-
schluss nach Trocknung in den Messkanal des HKR eingefiillt und vermessen wurde. Das
erhaltene Mahlgut ist in Abbildung 9 dargestellt.

Abbildung 9  Mahlgut des tiber Messkneter hergestellten und stabilisierten ENMAT Y3000P.

Um die bei der Messung mit Rundkapillaren auftretenden Einlauf- bzw. Auslaufdruck-
verluste zu korrigieren, wurde zunéchst die Bagley-Korrektur durchgefiihrt. Aufgrund der
Strukturviskositéit des Materials wurde auf3erdem die Weillenberg-Rabinowitsch-Korrek-
tur angewandt, um die wahren Schergeschwindigkeiten zu erhalten. Das eingesetzte HKR
ist Abbildung 10 dargestellt.
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Abbildung 10 HKR RG20 der Firma Géttfert.
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Abbildung 11 Scherviskositatsfunktion des Materials ENMAT Y3000P bei 185 °C.

Abbildung 11 zeigt die flir das Testmaterial ENMAT Y3000P ermittelte Scherviskosi-
tatsfunktion bei 185 °C und die Viskositét ist in Abhédngigkeit der Schergeschwindigkeit
dargestellt. Tabelle 4 zeigt die zur oberen Abbildung gehorigen Messwerte.

Tabelle 4  Messwerte fur die Scherviskositiatsfunktion des Material ENMAT Y3000P.

Schergeschwindigkeit [s]

Viskositit [Pa*s]

10 127
51 125
103 95
465 42
1430 13
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Die ermittelte Viskosititsfunktion zeigt fiir strukturviskose Polymere einen typischen
Kurvenverlauf, wobei die hier dargestellte Messmethode im weiteren Projektverlauf fiir
die synthetisierten PHB-Polymere Verwendung finden sollte. Jedoch ist zu beriicksichti-
gen, dass fiir eine einzige Messung mittels HKR Probenmengen von ca. 50-100 g bendtigt
werden, wihrend im Projekt wesentlich niedrigere Probenmengen zur Verfiigung standen
(typischerweise <500 mg je Charge). Fiir einzelne Proben wurde daher auf die Platte-
Platte-Rheologie (Abschnitt 4.3.8) zuriickgegriffen, da hierfiir wesentlich niedrigere
Mengen an Probenmaterial benédtigt werden.

4.3.3 Bestimmung der Schmelzeflussrate (MFR)

Die Bestimmung der Schmelzeflussrate (MFR) stellt eine weitere Methode zur Quantifi-
zierung der Viskositit eines Polymers dar. Im Gegensatz zur HKR handelt es sich hierbei
jedoch um eine Einpunkt-Messung anstelle einer Bestimmung iiber einen Schergeschwin-
digkeitsbereich. Ein signifikanter Vorteil dieser Methode besteht jedoch darin, dass deut-
lich weniger Probenmaterial (ca. 5-10 g) bendtigt wird.

Die Bestimmung der Schmelzeflussrate fiir dieses Projekt wurde gemal3 ISO 1133-1 mit
einem MFR-Gerédt MI-4 der Firma Gottfert durchgefiihrt, wobei die Messung bei einer
Temperatur von 185 °C und einem Gewicht von 2,16 kg erfolgte. Das Material wurde in
den Kanal eingefiillt und dabei manuell vorverdichtet. Nach einer Aufheizzeit von fiinf
Minuten wurde mit der Messung begonnen. Die Materialien wurden vor der Messung fiir
fiinf Stunden bei 80 °C in einem Trockenofen vorgetrocknet.

Genau wie bei der HKR-Messung, wurde auch fiir die MFR-Messung das mittels Mess-
kneter hergestellte und mit Verarbeitungs- und Langzeitstabilisatoren versetzte Material
verwendet. Das verwendete MFR-Messgerit ist in Abbildung 12 dargestellt.

Abbildung 12 MFR-Messgerit MI-4 der Firma Géttfert.

Der fiir das Testmaterial erhaltene Messwert filir die Schmelzeflussrate ist in Tabelle 5
dargestellt. Die Messung des MFR-Wertes war ohne besondere Auffalligkeiten moglich,
was die Methode fiir die Messung der im Zuge dieses Projektes hergestellten Proben an-
wendbar macht. Da die fiir die MFR-Messungen mindestens bendtigten Probenmengen
ca. 10 g betragen, konnten an den synthetisierten Proben keine MFR-Messungen durch-
gefiihrt werden, da die hergestellten Mengen je Charge nicht ausreichend waren.



30 Durchgefiihrte Arbeiten

Tabelle 5 Messwert fiir die Schmelzeflussrate des Material ENMAT Y3000P bei 185 °C.

Gewicht [kg] ‘ Schmelzeflussrate [g/10min]
2,16 5,99 +0,30

4.3.4 Bestimmung der Molmassenverteilung mittels Gelpermeationschromato-
graphie (GPC)

Zur Bestimmung der Molmassenverteilungen, der mittleren Molmassen sowie der Poly-
dispersitidt der synthetisierten Polymere, wurden gelpermeationschromatographische
Analysen (GPC) mittels GPC-Anlage der Firma Polymer Standards Service GmbH (PSS)
durchgefiihrt (Abbildung 13). Bei der Gelpermeationschromatographie handelt es sich im
ein fliissigchromatographisches GroBenausschluss Verfahren, bei der die zu analysie-
rende Probe in einem geeigneten Losemittel vollstandig geldst und filtriert wird und iiber
eine mit pordsen Polymeren gefiillten Trennsédule anhand ihrer Molekiilmasse aufgetrennt
werden kann. Das verwendete Losemittel sowie die Messbedingungen sind dabei stark
von der Art des Polymers abhingig. Fiir PHB wurde das Losemittel Chloroform verwen-
det und die Messung fand bei Raumtemperatur isotherm statt.

Abbildung 13 GPC-Gerét der Firma PSS.

4.3.4.1 Messbedingungen

Die in Tabelle 6 dargestellten Messparameter, Detektoren und Sdulen wurden fiir die
GPC-Analysen der PHB-Proben entwickelt und fiir die Messung aller Proben herangezo-
gen. Die Kalibrierung der eingesetzten Brechungsindex- (RI-Detektor) und Lichtstreude-
tektoren (LS-Detektor) erfolgte mithilfe definierter und engverteilter GPC-Polystyrol-
Standards, die direkt von Agilent Technologies bezogen wurden (Ready VLS-Kit fiir den
LS-Detektor, ReadyCal Kit PS H fiir den UV-Detektor). Der RI-Detektor diente sowohl
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zur Bestimmung der relativen Molmassen als auch als Konzentrationsdetektor, wihrend
der LS-Detektor zur Ermittlung der absoluten Molmassen eingesetzt wurde.

Tabelle 6 Messparameter sowie verwendete Gerdtebestandteile der GPC-Messungen.

Eluent Chloroform (CHCl3)

PSS SDV Vorsiule

Séule PSS SDV linear Ultrahigh in CHCl3

Trennbereich 100-30.000.000 Da

Flussrate 1 ml/min

Injektionsvolumen 100 pl

Injektionssystem PSS SECcurity 1260 Autosampler

Probenkonzentration 2 g/l

Messtemperatur 30 °C
PSS SECcurity Differentialrefraktometer (RI-De-
tektor)

Detektoren
PSS SLD 7000/BI-MwA Lichtstreudetektor (LS-De-
tektor)

Auswertung PSS WinGPC UniChrom

4.3.4.2 Probenvorbereitung und Durchfiihrung der Messungen

Die vollstindige Losung des eingewogenen Polymers ist von entscheidender Bedeutung
fiir die prazise Bestimmung der Molmassen und deren Verteilungen. Nur durch eine voll-
stindige Auflésung kann die exakte Konzentration des Polymers ermittelt werden, wel-
che eine direkte Einflussgrofle in der Berechnung der Molmasse darstellt. Zudem muss
sichergestellt werden, dass nicht nur kiirzere Polymerketten in Losung gehen, sondern
auch langkettige Makromolekiile vollstindig gelost vorliegen. Andernfalls kann es zu ei-
ner systematischen Unterschitzung der Molmasse und einer Verschiebung der Molmas-
senverteilung hin zu niedrigeren Werten kommen.

Ein wesentliches Problem von PHB stellt seine hohe Kristallinitit dar, welche die voll-
standige Losung des Polymers in Chloroform sowohl bei Raumtemperatur als auch bei
erhohter Temperatur ohne vorherige Modifikation erheblich erschwert. Um eine optimale
Probenpriparation sowie eine vollstindige Losung des Testpolymers ENMAT Y3000P
zu gewéhrleisten, wurden daher unterschiedliche Verfahren der Probenvorbereitung sys-
tematisch analysiert und evaluiert.

Im ersten Versuch wurde eine Suspension von ENMAT Y3000P in Chloroform mit einer
Konzentration von 2 g/L hergestellt und fiir 12 Stunden bei Raumtemperatur unter konti-
nuierlichem Riihren inkubiert. Dabei konnte keine vollstindige Losung des Polymers
festgestellt werden. Um zu tiberpriifen, ob eine langere Riihrzeit die Loslichkeit verbes-
sert, wurde die Suspension fiir weitere 96 Stunden unter denselben Bedingungen geriihrt.
Auch nach dieser verldngerten Inkubationszeit blieb das Polymer weitgehend unloslich.
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In einem weiteren Ansatz wurde die Suspension fiir 72 Stunden unter Riickfluss erhitzt,
um die Loslichkeit durch erhdhte Temperatur und verldngerte Einwirkzeit zu optimieren.
Dennoch konnte auch unter diesen Bedingungen keine vollstandige Losung des Polymers
erzielt werden, was die hohe Kristallinitdt von PHB als wesentliche Ursache fiir die ein-
geschrinkte Loslichkeit in Chloroform bestatigt.

Um die Kristallstruktur des Polymers gezielt aufzubrechen und seine Loslichkeit zu ver-
bessern, wurde das Polymer in eine Aluminiumschale gegeben und auf einer Heizplatte
auf eine Temperatur von 175 °C erhitzt, die knapp iiber dem Schmelzpunkt liegt.

Sobald das vollstindige Schmelzen erreicht war, wurde die Aluminiumschale mit dem
geschmolzenen Polymer rasch in kaltes Wasser getaucht, um eine schnelle Abkiihlung
und damit eine amorphe Erstarrung des Materials zu gewéhrleisten. AnschlieBend wurde
das erstarrte Polymer gewogen und in Chloroform bei Raumtemperatur unter kontinuier-
lichem Riihren suspendiert. Bereits nach zwei Minuten 16ste sich das Polymer vollstindig
auf, was eine deutliche Verbesserung der Loslichkeit im Vergleich zu den vorherigen
Versuchen darstellt. Die resultierende Losung konnte daraufhin erfolgreich mittels Gel-
permeationschromatographie (GPC) analysiert werden. Hier soll darauf hingewiesen
werden, dass im Zuge des Schmelzens des Polymers zu einer thermischen Schidigung
des Polymers kommen kann, welches gegebenenfalls die Molekiilmasse negativ beein-
flusst.

Die Molmassenverteilung sowie die mittlere Molmasse des Polymers wurden sowohl re-
lativ (mit RI-Detektor) als auch absolut (mit LS-Detektor) bestimmt.

Die erhaltenen Messwerte sind in Tabelle 7 und die Molmassenverteilung in graphsicher
Form ist in Abbildung 14 dargestellt.

Tabelle 7  Mittlere Molmasse (Mw) sowie Polydispersititsindex (PDI) des untersuchten Test-
polymers ENMAT Y3000P.

RI-Detektor
M. [Da]
472.290
LS-Detektor

Mw [Da]

444.178 2,17
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Abbildung 14 Molmassenverteilung des Testmaterials ENMAT Y3000P in Chloroform.

Wie aus den ermittelten Daten zu erkennen ist, besteht zwischen den gemessenen Werten
fiir die mittlere Molmasse des PHB lediglich ein geringer Unterschied zwischen der rela-
tiven Messung mittels RI-Detektor und der absoluten Messung mittels LS-Detektor. Die-
ser Unterschied ist mit ca. 6 % im Fehlerbereich der Messmethode von ca. 10 %.

Die mogliche Ungenauigkeit bei der Einwaage oder beim Losen des Polymers (zum Bei-
spiel bei verunreinigten Proben), hat einen sehr starken Einfluss auf die Bestimmung der
absoluten Molmasse mit dem LS-Detektor, da bereits geringe Fehler in der Konzentration
signifikante Auswirkungen auf die LS-Ergebnisse haben. Im Gegensatz dazu ist die Be-
stimmung der Molmassen und Molmassenverteilung mittels RI-Detektor weniger emp-
findlich gegeniiber solchen Fehlern. Da die Messwerte der beiden Detektoren nahezu
identisch im Fehlerbereich der Methode liegen, ist es in diesem Fall zuverldssiger, sich
auf die relativen Molmassenbestimmungen mittels RI-Detektor zu stiitzen. Dies ist ins-
besondere relevant, da bei der Messung der synthetisierten Polymere oft nicht reine Po-
lymere, sondern solche mit geringen Mengen an organischen oder anorganischen Verun-
reinigungen aus der Biosynthese vorliegen. Diese verunreinigten Polymere lassen sich
hiufig nicht vollstindig schmelzen und 16sen, da die Riickstinde unldsliche Fermentati-
onsprodukte oder Chemikalien sind, die in der Aufbereitung verwendet wurden. In der
vorliegenden Untersuchung wurde festgestellt, dass sich infolge der Verwendung des RI-
Detektors ein vergroferter Fehler zwischen dem eingewogenen Polymer/Riickstand und
dem tatsachlichen Polymergehalt in der Losung ergibt. Dies hat zur Folge, dass die Ana-
lyse mittels RI-Detektor als verldsslicher erscheint als die Messung der absoluten Mol-
masse mit dem LS-Detektor.
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4.3.5 Thermogravimetrische Analyse (TGA)

Die Analysen zur Bestimmung der Zersetzungsprozesse und der Reinheit der syntheti-
sierten Polymere, wurden mittels thermogravimetrischer Analyse (TGA) durchgefiihrt.
Unter Stickstoffatmosphére wurden beginnend bei 30 °C mit einer Heizrate von 10 K/min
die Proben (ca. 10 mg) auf 600 °C aufgeheizt. Der temperaturabhéngige Massenverlust
der Proben wurde iiber eine Prizisionswage bestimmt. Das verwendete Messgerit (TG
209 F1 Libra der Firma Netzsch) ist in Abbildung 15 dargestellt.

Abbildung 15 TGA TG 209 F1 Libra der Firma Netzsch.

Das Thermogramm des Testmaterials ENMAT Y3000P ist in Abbildung 16 graphisch
dargestellt. Es zeigt eine einzelne Abbaustufe mit einer Onset-Temperatur von 284 °C.
Der Abbauprozess ist bei einer Temperatur von 303 °C vollstindig abgeschlossen, wobei
eine Massendnderung von 100 % beobachtet wird. Dies weist darauf hin, dass die analy-
sierte Probe ein reines Polymer ohne anorganische Fiillstoffe oder andere Additive ist,
die abweichende Zersetzungsprozesse aufweisen konnten.

M

Onset: 2840 °C

j

100

Massenanderung: -100.09 %
Restmasse -0.09 %)

Wendepunkt: 2087 °C

o{[1], ENMAT Y3000P \ .
TG Ende: 3036 °C

160 200 300 400 500 800
Tempecatur 1'C

Abbildung 16 Thermogramm des Testmaterials ENMAT Y3000P.
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4.3.6 Dynamische Differenzkalorimetrie (DSC)

Zur Bestimmung des Schmelzverhaltens der synthetisierten Polymere, wurde die Dyna-
msiche Differenzkalorimetrie (DSC) als Messmethode angewendet. Bei der DSC wird
der Warmefluss zu einer Probe und einer Referenz in Abhéngigkeit von der Temperatur
oder Zeit gemessen. Wihrend der Messung wird die Temperatur beider Proben in einem
definierten Heiz- oder Kiihlprogramm kontrolliert, und Unterschiede im Warmefluss wer-
den erfasst. Thermische Ereignisse wie Schmelzen, Glasiibergénge oder Kristallisation
fiihren zu endo- oder exothermen Signalen in der DSC-Kurve.

Um die thermische Vorgeschichte der Probe zu eliminieren und ausschlieflich die intrin-
sischen Materialeigenschaften zu analysieren, wird in der Differentialscanningkalorimet-
rie (DSC) ein zweistufiges Heizverfahren angewendet. Dabei erfolgt zunéchst eine erste
Autheizphase, in der thermische Vorbelastungen, etwa durch vorherige Verarbeitung
oder Lagerung, ausgeglichen werden. AnschlieBend wird die Probe kontrolliert abge-
kiihlt, bevor in einer zweiten Aufheizphase die eigentlichen Materialeigenschaften, wie
beispielsweise die Schmelztemperatur, bestimmt werden. Diese zweite Heizkurve gilt als
reprasentativ, da sie frei von dulleren Einfliissen der Probenhistorie ist und ausschlieBlich
die charakteristischen thermischen Uberginge des Materials widerspiegelt.

Das verwendete DSC-Gerdt (DSC 204 F1 Phoenix der Firma Netzsch) ist in Abbildung
17 dargestellt.

Abbildung 17 DSC 204 F1 Phoenix der Firma Netzsch.

Die Messungen wurden unter Stickstoffatmosphére durchgefiihrt mit einer Probenmenge
von jeweils ca. 10 mg und einer Heiz-/Kiihlrate von 10 K/min. Abbildung 18 zeigt das
DSC-Thermogramm des Testmaterials ENMAT Y3000P es sind sowohl die ersten als
auch die zweiten Aufheiz- und Abkiihlkurven dargestellt. Die Schmelztemperatur des
Materials (2. Aufheizung) konnte auf 178,5°C, die Kristallisationstemperatur (erste Auf-
heizung) auf 65,5 °C bestimmt werden, was mit den Sollwerten gut iibereinstimmt.
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Abbildung 18 DSC-Thermogramm des Testmaterials ENMAT Y3000P (griin erste Aufhei-
zung, blau 1. Abkiihlung, rot 2. Aufheizung, violett 2. Abkiihlung).

Im Rahmen der Untersuchung der im Projektverlauf synthetisierten Proben zeigte sich,
dass ca. die Hélfte dieser Materialien ein thermisches Verhalten aufwies, das dem des
Referenzmaterials ENMAT Y3000P weitgehend entspricht. Die bei der ersten und zwei-
ten Heizphase aufgenommenen DSC-Kurven wichen nur geringfiigig voneinander ab
(siehe Abbildung 19), was auf eine hohe thermische Stabilitdt und Reproduzierbarkeit
hinweist. Einige andere synthetisierte Proben hingegen (siehe Abbildung 20) zeigten
wihrend der ersten Heizphase lediglich einen einzelnen Peak. In der zweiten Heizphase
traten jedoch teilweise zusdtzliche Schultern in den Kurven auf, was auf beginnende Ab-
bauprozesse der Polymerstruktur hinweist. Es ist anzunehmen, dass der beobachtete Ab-
bau durch im Synthese- oder Aufbereitungsprozess verbliebene Substanzen (zum Bei-
spiel nicht gédnzlich abgetrennte Riickstinde des starken Oxidationsmittels NaClO) be-
giinstigt wird. Die Messwerte der durchgefiihrten DSC-Untersuchungen sind Tabelle 22

zusammengefasst.
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DSC /(mW/mg)
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Abbildung 19 DSC-Kurve einer in einem Kolbenversuch synthetisierten Probe (Probe 1) mit
lediglich einem Schmelzpeak in der zweiten Auftheizung (rot erste Aufheizung, blau 1. Abkiih-
lung, griin 2. Aufheizung, violett 2. Abkiihlung).
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Abbildung 20 DSC-Kurve einer im Fed-Batch-Prozess synthetisierten Probe (Probe 47) mit

zwei Schmelzpeaks in der zweiten Autheizung (violett erste Aufheizung, blau 1. Abkiihlung,
braun 2. Autheizung, schwarz 2. Abkiihlung).
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4.3.7 Bestimmung der Abhéngigkeit der Dichte von Druck und Temperatur mit-
tels pvT-Messung

Das Abkiihlen einer Polymerschmelze und die damit einhergehenden Zustandsdnderun-
gen im Material konnen durch das pvT-Diagramm veranschaulicht werden. Dieses Dia-
gramm beschreibt die Wechselwirkungen zwischen Druck (p), spezifischem Volumen (v)
und Temperatur (T) und ermdglicht eine detaillierte Analyse des Kristallisationsverhal-
tens des Polymers.

Zur Charakterisierung des Abkiihl- und Kristallisationsverhaltens der synthetisierten Po-
lymerchargen wurde eine pvT-Messung am Testmaterial ENMAT Y3000P durchgefiihrt.
Da das Material wihrend der Messung iiber einen langeren Zeitraum hohen Temperaturen
ausgesetzt ist, wurde auf das unter Abschnitt 0 mithilfe eines Messkneters hergestellte
und mit einem Verarbeitungsstabilisator versehene Compound zuriickgegriffen. Auf-
grund der geringen zugesetzten Mengen ist eine signifikante Beeinflussung der Materi-
aleigenschaften durch den Stabilisator nicht zu erwarten.

Vor den Messungen wurden die Granulate fiir fiinf Stunden bei 80 °C in einem Vakuum-
trockenschrank vorgetrocknet. Die Messungen erfolgten isotherm, beginnend bei der
hochsten Temperatur mit steigenden Druckwerten. Das pvT-Verhalten wurde mittels ei-
nes Hochdruck-Kapillarrheometers RG20 der Firma Géttfert bestimmt.

Angesichts der Temperaturempfindlichkeit von PHB (Degradationstemperatur 220 °C)
sowie der potenziellen thermischen Degradation wéhrend der Messung wurde eine maxi-
male Temperatur von 220 °C festgelegt. Die Untersuchung erfolgte im Druckbereich zwi-
schen 100 bar und 1200 bar, um das Verhalten des Materials unter unterschiedlichen Be-
lastungsbedingungen zu analysieren (Abbildung 21).
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Abbildung 21 pvT-Diagramm des Testmaterials ENMAT Y3000P.

Wie zu erwarten war, ist im oben dargestellten pvT-Diagramm ein deutlicher Sprung im
spezifischen Volumen der Polymerschmelze, um den Schmelzpunkt des Polymers zu er-
kennen. Dieser Sprung riihrt daher, dass es durch das Aufbrechen der dicht gepackten



4 Durchgefiihrte Arbeiten 39

Kristallstruktur zu einer Expansion der Schmelze und somit zu einer Verringerung der
Dichte kommt. Extrapolation der Kurven auf Normaldruck liefert eine Dichte des Poly-
mers von 1,24 g/cm®, was sehr gut mit dem Sollwert von 1,25 g/cm?® des ENMAT Y3000P
tibereinstimmt.

Da die fiir die pvT-Messungen mindestens benotigten Probenmengen ca. 50 g betragen,
konnten an den synthetisierten Proben keine pvT-Messungen durchgefiihrt werden, da die
hergestellten Mengen je Charge nicht ausreichend waren.

4.3.8 Bestimmung der Schmelzeviskositit mittels Platte-Platte Rheologie

Die Bestimmung der Scherviskositdtsfunktion des Testmaterials bei niedrigen Scherge-
schwindigkeiten wurde mit einem Platte-Platte Rheometer der Firma Anton in einem
Schergeschwindigkeitsbereich zwischen 0,01 und 100 s™! bei einer Messtemperatur von
180 °C in Rotation durchgefiihrt. Vor der Messung wurde das Material fiir 5 Stunden bei
80 °C vorgetrocknet. Gemessen wurde von niedrigen Schergeschwindigkeiten zu hoheren
Schergeschwindigkeiten. Die resultierende Scherviskosititsfunktion ist in Abbildung 22
dargestellt. Die erhaltenen Messwerte sind in Tabelle 8 aufgelistet. Sowohl die Erst- und
Wiederholungsmessung zeigen einen nahezu identischen Kurvenverlauf, was die Wie-
derholbarkeit der Messung verdeutlicht.

10000

ENMAT Y3000P
® ®ENMAT Y3000P Wiederholung

Viskositit [Pa*s]
[

10
0,010 0,100 1,000 10,000 100,000

Schergeschwindigkeit [s-1]

Abbildung 22 Viskositdtsfunktion des Testmaterials ENMAT Y3000P bei 180 °C in einem
Schergeschwindigkeitsbereich zwischen 0,01 und 100 s™'.
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Tabelle 8 Messwerte fiir die Scherviskositit des Testmaterials ENMAT Y3000P mittels Scher-
viskositit ermittelt mittels Platte-Platte Rheometer.

Schergeschwin-  Viskositiit [Pa*s] Erstmes- Viskositit [Pa*s] Wie-
digkeit [s™] sung derholungsmessung
0,010 580 580
0,015 513 513
0,022 554 472
0,032 523 447
0,046 504 431
0,068 492 420
0,100 482 411
0,147 475 406
0,215 470 403
0,316 467 400
0,464 465 398
0,681 462 397
1,000 460 395
1,470 456 392
2,150 453 389
3,160 448 386
4,640 440 381
6,810 430 372
10,000 416 359
14,700 393 343
21,500 362 319
31,600 314 285
46,400 243 227
68,100 176 166
100,000 120 102
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4.3.9 Herstellung der Probekorper fiir die Bestimmung der Zug- und Schlagei-
genschaften

Da im Rahmen des Projekts lediglich geringe Mengen an synthetisiertem PHB zur Ver-
fligung standen, wurde die Herstellung der Priifkdrper mittels Spritzgusses ausgeschlos-
sen. Stattdessen fiel die Wahl auf den Laborkneter (Probenmenge <50 g), eine Laborplat-
tenpresse sowie den Thermo Haake MiniLab Mikro-Compounder, da diese Verfahren
eine Verarbeitung kleinerer Materialmengen ermoglichen.

Fiir die Entwicklung geeigneter Priifmethoden sowie die Herstellung der Probekorper
(Zug- und Schlagstibe) zur Bestimmung der mechanischen Eigenschaften wurde das
Testmaterial ENMAT Y3000P verwendet. Die Herstellung der Priifkorper erfolgte in ei-
nem ersten Versuch direkt aus dem Polymerpulver {iber eine Plattenpresse. Zunichst
wurde das Testmaterial ENMAT Y3000P getrocknet und anschlieBend direkt zu Platten
und Zugstdben verarbeitet. Hierflir kam eine Laborplattenpresse zum Einsatz, wobei die
Verpressung unter einer Temperatur von 180 °C und einem Druck von 100 bar durchge-
fiihrt wurde. Es wurde ein Pressrahmen fiir Standard-1A Zugpriitkérper (DIN EN ISO
527-2) sowie runde Platten mit einem Durchmesser von 100 mm verwendet.

Die so hergestellten Priifkdrper wiesen jedoch signifikante Lufteinschliisse auf (Abbil-
dung 23) was ihre Eignung fiir die geplanten mechanischen Priifungen erheblich beein-
trachtigte.

Abbildung 23 Uber eine Plattenpresse hergestellte Priifkdrper aus pulverformigem ENMAT
Y3000P.

Um diese Lufteinschliisse zu vermeiden und potenzielle Schiadigungen des Polymers
wihrend der Verarbeitung zu minimieren, wurde entschieden, das pulverformige Test-
material vor der Herstellung der Priitkorper einem zusdtzlichen Verarbeitungsschritt mit-
tels Laborkneter der Firma Brabender (Abbildung 24) zu unterziehen.
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Abbildung 24 Messkneter der Firma Brabender.

Dabei erfolgte eine Plastifizierung des Materials nach der Zugabe geeigneter Stabilisato-
ren zur Erhdhung der Verarbeitungs- und Langzeitstabilitit. Hierzu wurden jeweils
0,05 % Irganox 1010 und 0,05 % Irgafos 168 in einer Polymermatrix aus 99,9 % ENMAT
Y3000P eingesetzt.

Fiir die Praparation wurde das PHB-Pulver zunéchst gemeinsam mit den Stabilisatoren
abgewogen und zu einem Dry Blend trocken vermischt. AnschlieBend erfolgte das ein-
miniitige Kneten der Mischung im Laborkneter bei 180 °C. Das nach dem Abkiihlen er-
haltene Material wurde dann mittels Plattenpresse (180 °C, 100 bar) zu quadratischen
Platten (200x200x4 mm?) gepresst, aus welchen iiber eine Friise Schlagstibe entnommen
wurden. Die so erhaltenen Platten wiesen eine leicht raue Oberflichenstruktur, jedoch
keine Lufteinschliisse auf.

Zur Fertigung standardisierter SA-Zugpriifkdrper (DIN EN ISO 527-2 5A) wurde das
hergestellte Dry Blend direkt im Thermo Haake MiniLab (Abbildung 25) weiterverarbei-
tet. Hierflir wurden kleine Mengen von etwa 5 g des Dry Blends in das Gerét eingebracht
und mittels konischer Schnecken sowie eines Bypass-Systems bei einer Temperatur von
180 °C fiir ca. eine Minute bei einer Drehzahl von 50 min™* plastifiziert und homogenisiert
(Abbildung 25 links). Anschliefend erfolgte der Transfer des plastifizierten Materials in
die Spritzgusseinheit der Maschine (Abbildung 25 rechts), wo die Zugpriifkorper herge-
stellt wurden.
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Abbildung 25 Thermo Haake MiniLab.

Die erhaltenen Zugpriifkorper sind in Abbildung 26 dargestellt. Sowohl die Zugpriitkor-
per als auch die hergestellten Platten fiir die Schlagstibe wiesen nach der Herstellung
aufgrund der hohen Empfindlichkeit das PHB eine leichte Gelbfarbung auf, was auf eine
geringfiigige Schiadigung des Polymers durch die Verarbeitung hinweisen konnte.

Abbildung 26 Uber Thermo Haake MiniLab hergestellte Zugstibe des Testmaterials EN-
MAT Y3000P.

4.3.10 Bestimmung der Zugeigenschaften

Die Zugpriifung wurde in Anlehnung an DIN EN ISO 527 durchgefiihrt. Fiir die Unter-
suchungen kam eine Universal-Priifmaschine (Typ: Z010, Fa. Zwick-Roell) zum Einsatz.
Es wurde der E-Modul, die Zugfestigkeit sowie die maximale Bruchdehnung bestimmt.
Fiir die Bestimmung der Zugeigenschaften des Testmaterials ENMAT Y3000P wurden
die unter 4.3.9 hergestellten Zugpriifkorper SA verwendet. Vor der Messung wurden die
Priifkorper fiir sieben Tage im Normklima konditioniert. Die Zuggeschwindigkeit betrug
5 mm/min zur Bestimmung der Bruchdehnung und 1 mm/min zur Bestimmung des E-
Moduls. Fiir das Testsystem wurden folgende Parameter ermittelt.

Tabelle 9  Materialdaten des Referenzmaterials ENMAT Y3000P.

Materialeigenschaft Messwert ‘
Streckspannung 33 MPa
Bruchdehnung 1,8 %

E-Modul 2.600 MPa
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Geringe Abweichungen in den Messwerten zwischen Datenblatt- und ermittelten Werten
sind vermutlich unterschiedliche Priifbedingungen, wie die Groe und Herstellungsver-
fahren der Zugstébe und der Zuggeschwindigkeiten zuriickzufiihren. Weiterhin kann es
sein, dass es durch die Verarbeitung des sehr empfindlichen PHB bereits zu einer gering-
fligigen Schéadigung des Polymers und somit einer Versteifung kam. Dies kann jedoch
kaum vermieden werden.

4.3.11 Bestimmung der Kerbschlagzihigkeit

Die Messungen der Kerbschlagzdhigkeit wurden in Anlehnung an DIN EN ISO 179-1 an
gekerbten Schlagstiben, edgewise mit einem 0,5 J Schlagpendel im Normklima und nach
16-stiindiger Konditionierung der Proben durchgefiihrt.

4.4 Untersuchung der Blendeigenschaften PHB/PVAc

Da im Rahmen des Projekts lediglich geringe Mengen an PHB fiir detaillierte Untersu-
chungen, insbesondere zur Mechanik und zum FlieBverhalten, zur Verfligung standen,
wurde in Abstimmung mit dem pbA {iber alternative Untersuchungen beraten. Besonders
vielversprechend erwies sich dabei die Untersuchung des Blendverhaltens von PHB mit
dem deutlich weicheren und flexibleren Polyvinylacetat (PVAc) als Blendpartner, mit
dem Ziel, die mechanischen Eigenschaften des PHB zu verbessern, die maBgeblich durch
dessen hohe Kristallinitét beeinflusst werden. Vor diesem Hintergrund wurden am SKZ
Blendversuche mit zwei kommerziell erhéltlichen PHB- und PV Ac-Polymeren durchge-
fithrt, um deren (Kalt)Schlag-, Zug- und Viskositétseigenschaften zu analysieren.
Mithilfe einer Direktextrusionsanlage bestehend aus einem Doppelschneckenextruder
(Abbildung 27 rechts), einer Extrusionsdiise (Abbildung 28) und einem Glattwerk (Ab-
bildung 29) wurden insgesamt 5 unterschiedliche PHB/PV Ac Blends hergestellt und di-
rekt zu Bandern mit den Abmallen von 35x3,0 mm verarbeitet.

'\:!

Abbildung 27  Direktextrusionsanlage Dr. Collin ZK 25 T (rechts) mit Glattwerk (links).
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Abbildung 29 Glattwerk (Fa. Dr. Collin).

Die fiir die Direktextrusion verwendete Compoundierschneckenkonfiguration ist in Ab-
bildung 30 dargestellt.
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Abbildung 30 Schneckenplan fiir die Direktextrusion.

Nach Absprache mit dem pbA, wurde sich fiir die Blend- und Direktextrusionsversuche
beiden Polymere Biomer P316P (geeignet fiir Extrusion) und dem PVAc Vinnex 2525
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der Wacker Chemie AG entschieden. Um den Einfluss des PV Ac auf die Materialeigen-
schaften des PHB bewerten zu konnen, wurden die in Tabelle 10 dargestellten Rezepturen
hergestellt. Zusétzliche Additivierungen der Polymere waren nicht notwendig.

Tabelle 10 Rezepturen der hergestellten PHB/PV Ac Blends.

Probenbezeichnung Biomer P316P [Gew. %] ‘ Vinnex 2525 [Gew. %]

B01 100 0

B02 90 10
B03 80 20
B04 70 30
BO5 60 40

Die verwendeten Prozessparameter sind in Tabelle 11 dargestellt. Vor der Verarbeitung
wurden die Materialien fiir fiinf Stunden bei 80 °C vorgetrocknet.
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Tabelle 11 Prozessparameter fiir die Herstellung der PHB/PVAc Blends mittels Direktextru-
sion.

Prozessparameter

Probenname B01 B02 B03 B04 B05
Schmelzetemperatur [°C] 169 169 169 169 169
Schmelzedruck [bar] 20 22 22 22 23
Schneckendrehzahl [1/min] |[160 120 100 100 100
Drehmoment [%] 58 62 64 65 65
Vakuumdruck [mbar] [atm. atm. atm. atm. atm.
Durch- |soll 5 5 5 5 5
Gesamt satz st
kgl |°
Name Biomer P316P PHB
W 1 Durch-
aage Sal:;c [%] 100 90 80 70 60
Name Vinnex 2525 PVAc
W 2 -
aage ?;:;Ch [%] - 10 20 30 40
Einzug |soll kalt kalt kalt kalt kalt
[°C] ist
Tzl [°C] soll 145 145 145 145 145
z
ist 145 145 145 145 145
T22 [°C] soll 160 160 160 160 160
z
ist 160 160 160 160 160
= ory | SO11 160 160 160 160 160
= Tz3 [°C] |~
g ist 160 161 160 160 160
g soll 160 160 160 160 160
s Tz4 [°C] -
s ist 160 160 160 160 160
'E Adapter | soll 160 160 160 160 160
Tz5 [°C] | ist 158 160 160 160 160
Klemm- | soll 168 169 169 169 169
flansch |
45 [°C) ist 168 169 168 169 169
Werk- | soll 165 170 170 170 170
zeug )
T26 [°C) ist 165 170 170 170 170
Walze |soll 15 30 30 30 30
oben ist 16 30 30 30 30
Walze |soll 40 55 55 55 30
Collin Glitt- mitte ist 40 55 55 55 30
werk Walze | soll 30 30 30 15 15
unten ist 30 30 30 16 15
Dreh- .
2ahl [I/min] 0,58 0,58 0,58 0,58 0,58

Aus den hergestellten Bandern wurden schlieBlich mittels Frase Schlag- sowie Zugpriif-
korper entnommen und auf ihre mechanischen- ((Kalt)Schlag- sowie Zugeigenschaften)
und FlieBeigenschaften vergleichend untersucht (sieche Abschnitt 5.3).
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4.5 Technoékonomische Analyse und Okobilanz

Das Ziel dieses Arbeitspakets war es auf Basis des Laborprozesses (sieche Kapitel 4.1 und
4.2) eine Okobilanz nach ISO 14040/44 durchzufiihren. Zusitzlich wurde ebenfalls eine
technodkonomische Analyse durchgefiihrt, um zu veranschaulichen wie 6konomisch der
Prozess bei einer Skalierung auf 10.000 t t/a ist.

4.5.1 Untersuchungsrahmen und Sachbilanzen de Okobilanz

Die Okobilanz orientiert sich an den Okobilanz Normen DIN EN ISO 14040/44 und ist
demnach in folgende Schritte gegliedert:

- Festlegung des Untersuchungsrahmens
- Erstellung der Sachbilanz

- Wirkungsabschitzung

- Interpretation

Die Wirkungsabschitzung sowie die Interpretation sind in Kapitel 5.4 zu finden und wur-
den mit der Software LCA for Experts (Version 10.8.0.14, ehemals GaBi) durchgefiihrt.

Untersuchungsrahmen:

Die deklarierte Einheit wurde dabei zunéchst auf die Herstellung eines kg PHB aus dem
Laborprozess definiert. Es handelt sich um eine cradle-to-gate-Betrachtung, bei der fol-
gende Prozesse berlicksichtigt wurden:

- Bereitstellung der Rohstoffe
- Herstellung des Produkts
- Entsorgung der Abfille

Da es sich um ein Forschungsvorhaben und keinen realen Prozess handelt, wurden fol-
gende Prozesse nicht beriicksichtigt:

- Transporte zum Herstellungswerk / Labor
- Transporte vom Herstellungswerk zu Kunden
- Verpackung der Rohstoffe

Die Datengrundlage fiir die Sachbilanz bildet der kontinuierliche Prozess aus Kapitel 4.1
sowie die Aufbereitung aus Kapitel 4.2 und wurde in Zusammenarbeit mit der TH Niirn-
berg erhoben. Die im kontinuierlichen Prozess (Abbildung 31) hergestellten Mengen an
PHB wurden ohne Einbeziehung eines Effizienzfaktors auf 1 kg skaliert. Die Herstellung
des PHB wurde in drei Prozessschritte aufgeteilt: der kontinuierliche Prozess (CONTI),
das Downstream Processing (DSP) und die Entsorgung der Abfille aus dem Downstream
Prozess (SW).
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Bereitstell_ung von - Down-Stream R Behandhng von
it Processing DSP Produktionsabfillen
Druckluft

Cont1 I & II
Herstell . -
- ;{ol]f_lg s Losemittelrecycling
Betriebsstoffen und/oder -verwertung

Systemgrenze

‘ Nutzung ‘

Abbildung 31 Prozessschema fiir die Herstellung von 1 kg PHB im kontinuierlichen Verfahren.

Da insbesondere der Downstream Prozess und die darin genutzten Losemittel einen er-
heblichen Anteil an den Umweltauswirkungen haben, wurden zudem zwei Szenarien be-
trachtet, die ein Recycling der Losemittel beinhalten. Beim vorliegenden Prozess handelt
es sich um einen Labormafstab, wahrend im optimierten industriellen Prozess davon aus-
zugehen ist, dass weniger Material und weniger Losemittel eingesetzt werden, und/oder
dieses zumindest zum Teil zuriickgewonnen wird. Um eine dennoch notwendige Aufbe-
reitung der genutzten Losemittel zu beriicksichtigen, wurde ein closed-loop Recycling
des EtOH und des DMC zu 50 % bzw. 80 % modelliert. Dadurch verringert sich der Ein-
satz von neuen Losemitteln im DSP, sowie der Aufwand der Losemittelentsorgung im
Prozess SW.

Sachbilanz:

Die fiir die Sachbilanz notwendigen Daten (Tabelle 12 bis Tabelle 14) wurden primér im
Labor aufgenommen. Im Falle von Datenliicken (Energie- und Druckluftverbrauch der
Prozesse) wurden diese geschitzt oder anderweitig angendhert und dokumentiert.

Tabelle 12  Sachbilanz kontinuierlicher Prozess Stufe 1.

Input Menge Einheit Datensatz
. DE: Glycerine by-product rapeseed methyl
Rohgl 5,46 /h .
olglycerin ’ & ester (RME) (price allocated)
DE: Sodium hydroxide (caustic soda) mix
NaOH 0,972 /h
a : & (100%)
Antifoam 0,052 g/h Polydimethylsiloxan (Approximation)
Wasser 81,94 g/h RER: Water (deionised)
Energie 0,12 kWh/h DE: Electricity grid mix (2022)
Druckluft 0,014 Nm*h RER: Compressed air
Output Menge Einheit Datensatz
Rohprodukt I 87,8 g/h Input in Conti II
Abluft O, 3,45 g/h Oxygen [Inorganic emissions to air]
Abluft CO, 0.55 o/h E)a;z?n dioxide (biotic) [Inorganic emissions
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Tabelle 13 Sachbilanz kontinuierlicher Prozess Stufe 11

Input Menge Einheit Datensatz
Rohprodukt I 87,80 g/h Output in Conti I
. DE: Glycerine by-product rapeseed methyl
Rohgl h
ohglycerin 3,08 ¢ ester (RME) (price allocated)
DE: Sodium hydroxide (caustic soda) mix
NaOH 0,240 /h
a ’ & (100%)
Antifoam 0,05 g/h Polydimethylsiloxan (Approximation)
Wasser 40,875 g/h RER: Water (deionised)
Energie 0,12 kWh/h DE: Electricity grid mix (2022)
Druckluft 0,0412 Nm’/h RER: Compressed air
Output Menge Einheit Datensatz
Fermentations- .
brithe 120 g/h Input in DSP
Abluft O, 10,388 g/h Oxygen [Inorganic emissions to air]
Abluft CO, 1,657 o/h E)aarlli)r(])n dioxide (biotic) [Inorganic emissions

In beiden Stufen des kontinuierlichen Prozesses wurde das Kithlwasser bzw. eine fiir den

Kompressor notwendige Energie ausgeklammert, da keine belastbaren Werte vorlagen
und davon ausgegangen werden kann, dass dessen Beitrag zu den Umweltwirkungen we-
niger als 1 % ausm. Der angegebene Energieverbrauch umfasst die Leistung des Riihrers,
sowie eine Heiz- und Kiihlenergie. Von der Nahrlosung wurden lediglich das Rohglyce-
rin, sowie der Antifoam beriicksichtigt. Alle weiteren Salze liegen in einer zu geringen
Konzentration vor und wurden somit nicht betrachtet, da ebenfalls davon ausgegangen
werden kann, dass sie unter die Abschneidekriterien fallen. Des Weiteren wird nur der
kontinuierliche Prozess betrachtet. Alle Beitrdge bis zum Erreichen des kontinuierlichen

Betriebs (wie z.B. die Aktivierung des Organismus) werden ausgeklammert. Es wurde
aber darauf geachtet, dass 99 % der eingesetzten Masse- und Energiebeitrdge abgedeckt

wurden.

Tabelle 14 Sachbilanz des DSP.

Input Menge Einheit ‘ Datensatz
Fermentationsbriithe | 2,78 kg Output in Conti 11
DMC 10 kg Eigene Modellierung siehe Tabelle 16
- 5 : o
EtOH 20 ke DE. EFhanol (96%) (hydrogenation with ni
tric acid)
Energie 1,18 kWh/h DE: Electricity grid mix (2022)
Output Menge Einheit ‘ Datensatz
Gefilltes und ge-
k P k
trocknetes PHB 0,036 & rodukt
Wissrige  Ldsung 178 K DE: Municipal wastewater treatment (vari-
(nach Zentrifuge) ’ & able sludge treatment)
3-Stoff  Gemisch: .
DMC, EtOH, H,0 30,85 kg Input in SW
LO EOL: Biological te t t-
Residual biomass 0,114 kg G © O tological Waste 1o compos
ing- auxiliary dataset
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Die Energie des DSP setzt sich zusammen aus der Energie, die fiir folgende Prozesse
benotigt wird: Extraktion, Trocknung, Sterilisation und Zentrifugieren. Das Dreistoffge-
misch wird dem Prozess SW zugefiihrt, die wéssrige Losung, sowie die Biomassen Rest-
strome werden entsorgt.

Im Fall der Szenarien verdandern sich die Mengen der eingesetzten Losemittel folgender-
mallen.

Tabelle 15 Anderung der eingesetzten Losemittel nach Szenario.

Menge des Losemittels in kg pro Szenario

0 % Recycling 50 % Recycling 80 % Recycling
DMC 10 5 2
EtOH 20 10 4

Tabelle 16 Sachbilanz Annéherung Herstellung DMC

Input Menge ‘ Einheit ‘ Datensatz

Methanol 64 o DE: Meth.anol from natural gas (integrated
technologies)

co 28 o DE: Carbon monoxide via synthesis gas
(by-product hydrogen)

0, 16 g DE: Oxygen (gaseous)

Output Menge ‘ Einheit ‘ Datensatz

DMC 90 g Input in DSP

20 18 g DE: Municipal wastewater treatment (vari-
able sludge treatment)

Da fiir DMC kein passender Datensatz vorliegt, wurde die Herstellung von DMC ange-
nédhert. Der zugrunde liegende Reaktionsmechanismus ist in Gleichung (1) gezeigt. Der
Katalysator CuCl sowie die Reaktionsenergie wurden nicht beriicksichtigt, da es sich um
eine exotherme Reaktion handelt.

1
2 CuCl +2 CH30H + 5 07 — 2 Cu(OCH3)Cl + Hy W
2 Cu(OCH3)CL+ CO — (CH30),C0 + 2 CuCl

Tabelle 17 Entsorgung Azeotrop.

Input Menge ‘ Einheit Datensatz

Dreistoffge-

misch: DMC, E- | 30,85 kg Output aus DSP

tOH, H,O

Energie 28 MJ DE: Electricity grid mix (2022)

Output Menge ‘ Einheit Datensatz

H,0 0.85 ke DE: Municipal wastewater treatment (varia-
ble sludge treatment)

DMC 10 ke DE: H?za.rdous‘waste (high calorific value) in
waste incineration plant (15% H2O content)

EtOH 20 ke DE: Hazardous waste (high calorific value) in

waste incineration plant (15% H2O content)
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Die Auftrennung des nach dem Downstream Processing anfallenden 3-Stoff Gemisch
stellt eine Herausforderung dar, da die drei Losemittel im vorliegenden Mischungsver-
hiltnis miteinander ein Azeotrop bilden (Tabelle 17). Zum vereinfachten Umgang in der
Okobilanz wurde angenommen, dass eine Energie von 28 MJ benétigt wird, um die an-
fallende Menge von 30,85 kg Losemittelgemisch aufzutrennen. Das entspricht der auf-
summierten Energie E, die nach Gleichung 2 notwendig ist, die Losemittel einzeln zu
verdampfen.

E = AH,,'mLM +C17 My -AT (2)

AnschlieBend werden die Losemittel einzeln entsorgt bzw. thermisch verwertet oder je
nach Szenario teilweise intern zuriickgefiihrt. Wéahrend bei der thermischen Verwertung
ein Vorteil auBerhalb der Systemgrenzen entsteht, wird bei einem teilweisen Recycling
der Einsatz der Losemittelmenge im DSP dementsprechend reduziert.

4.5.2 Technookonomische Analyse

Ziel ist es, die einzelnen Prozessschritte auf eine Produktionsmenge von 10.000 Tonnen
PHB pro Jahr zu skalieren. Der Fokus liegt dabei auf den notwendigen Beschaffungskos-
ten fiir das Material sowie den laufenden Produktionskosten, welche auf Basis der im
LabormalBstab erhaltenen Daten skaliert werden. Die Preise werden dabei, wo mengen-
méBig relevant und verfiigbar, durch konkrete Angebote, andernfalls durch Recherche
handelsiiblicher Preise und Annahme einer Kostenreduktion bis 50%, ermittelt. Bei der
Skalierung sollen EinbuBlen bei der spezifischen Ausbeute oder der Produktqualitét ver-
mieden werden. Dafiir ist es notwendig, die Wachstumsparameter und Prozessbedingun-
gen flir die Mikroorganismen aus den Vorversuchen moglichst unveridndert beizubehal-
ten. Dies gilt insbesondere fiir kritische Punkte, wie die Durchmischung und die damit
verbundenen lokalen Néhrstoffgradienten oder mechanischen Belastungen der Mikroor-
ganismen durch Scherkrifte [42]. Daher lauft die Skalierung des Laborprozesses auf
groBindustriellen MaB3stab in der Praxis iiber den Zwischenschritt der Demonstrationsan-
lage im PilotmafBstab ab. In diesem Schritt werden die Prozessbedingungen konsolidiert
und technologischen Probleme des Produktionsmafstabes erkannt und behoben, um zu-
satzliche hohe Kosten im industriellen Produktionsmal3stab zu vermeiden [43]. In dieser
theoretischen Analyse des technokonomischen Potentials kann dieser Schritt nicht be-
trachtet werden und es wird angenommen, dass die Laborergebnisse eins zu eins iiber-
tragbar sind. Die bisherigen Versuche dieses Projekts zeigten, dass eine Laufzeit der ein-
zelnen Fermentationen von 1400 Stunden erreicht werden kann. Fiir die 8.760 h eines
Jahres ergeben sich so sechs Fermentationszyklen pro Jahr und es bleiben noch 60 h je
Zyklus fiir die Entleerung, Reinigung, Befiillung und den erneuten Aufbau eines Steady-
States. Bei unverdnderten Dilutionsbedingungen ergibt sich fiir die Produktion von
10.000 t ein im Vergleich zu Fed-Batch-Systemen mit gleicher Jahresproduktion geringes
Reaktionsvolumen von 1.226 m® pro Fermentationsstufe. Um eine ausreichende Durch-
mischung des Reaktionsraumes zu gewihrleisten, wird dieses auf sechs Fermenter je
Stufe aufgeteilt. Mit 205 m? liegen diese noch im Bereich der kommerziell erhiltlichen
Bioreaktoren, was teure Sonderanfertigungen verhindert und sich so positiv auf die In-
vestitionskosten auswirkt. Auch vermindert sich die Zeit bis zum Erreichen des Steady-
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States und die Zyklen koénnen zeitlich versetzt gefahren werden, was die Ausfallzeiten
durch Wartung und Anfahren minimiert [44].

Betrachtet werden insgesamt drei verschiedene Szenarien: "Ungiinstig" bewegt sich dabei
am oberen Rand der Kostenabschitzung, jedoch nicht im unrealistischen Bereich. "Opti-
mistisch" betrachtet gleichermaflen realistische Annahmen, jedoch am unteren Ende der
Kostenspanne. "Grundlegend" beinhaltet Annahmen aus allen Bereichen der Kostenab-
schitzungen, wodurch es preislich zwischen den beiden anderen Szenarien liegt, aber
nicht zwangsléufig das Wahrscheinlichste ist.
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5 Diskussion der Ergebnisse

Im Folgenden werden die wesentlichen Ergebnisse der im Rahmen des Projekts durchge-
fiihrten Arbeiten zusammenfassend dargestellt und diskutiert. Den Ausgangspunkt bildet
die Entwicklung und Durchfiihrung der kontinuierlichen Fermentation, gefolgt von der
Optimierung des nachgeschalteten Downstream Processings inklusive der analytischen
Charakterisierung der im Prozess synthetisierten Polymere.

Ein weiterer Schwerpunkt liegt auf der Untersuchung und Quantifizierung der Blendei-
genschaften von Polyhydroxybutyrat (PHB) mit Polyvinylacetat (PVAc), mit dem Ziel,
das Eigenschaftsprofil des Biopolymers gezielt zu erweitern. AbschlieBend erfolgt eine
umfassende Bewertung des Gesamtprozesses im Hinblick auf seine 6kologische und dko-
nomische Tragfihigkeit, unter Anwendung einer Okobilanz sowie einer techno-dkono-
mischen Analyse.

5.1 Kontinuierlichen Fermentation

Die folgenden Kapitel befassen sich mit der Diskussion der Ergebnisse zur kontinuierli-
chen Fermentation.

5.1.1 Umsetzung des Langzeitbetriebs der Fermentation

Wihrend der Projektlaufzeit wurden insgesamt zehn kontinuierliche Fermentationen
durchgefiihrt (Tabelle 18). Angaben zur Analyse des PHB sind in 5.2.5 zu finden.

Tabelle 18 Ubersicht zu den kontinuierlichen Fermentationen.

Konti-Nr. ‘ Laufzeit in h Reaktortypus (R1 / R2)

1 k.A. Minifors 1 / Minifors 1
2 192 Minifors 1 / Minifors 1
3 98 Minifors 1 / Minifors 1
4 166 Minifors 1 / Minifors 1
5 1126 Minifors 1 / Minifors 1
6 336 Minifors 2 / Minifors 2
7 194 Minifors 1 / Minifors 1
8 574 Minifors 1 / Minifors 1
9 192 Minifors 1 / Minifors 1
10 788 Minifors 1 / Minifors 1

Die in der ersten Projekthilfte gestarteten kontinuierlichen Prozesses Nr.1 bis Nr. 4 wur-
den v.a. fiir die technische Optimierung des Versuchsaufbaus benétigt. Mit zunehmender
Laufzeit der kontinuierlichen Prozesse (z.B. Konti Nr. 5 mit 1126 h) ergaben sich zuneh-
mend technische Herausforderungen, die bei zeitlich kiirzeren Prozessen nicht auftraten
oder nicht ins Gewicht gefallen sind. Eine wiederholt auftretende Herausforderung war
die Schaumbildung in beiden Reaktorstufen bei den benétigten Begasungsraten und Riih-
rerdrehzahlen. Durch den sich massiv autbauenden Schaum wurde die Zugabe von Lauge
als pH-Korrekturmittel und die Zugabe des Feeds erschwert, da aufgrund des Schaums
die Fliissigkeiten nicht direkt, sondern nur zeitlich versetzt in das Reaktionsvolumen ge-
langten, was die Regelung im Falle des pH-Werts auf den Sollbereich unmdglich machte.



5 Diskussion der Ergebnisse 55

Die Zudosierung des Antischaummittels iiber die Schaumsonde erwies sich als nicht zeit-
lich ausreichend, weshalb zu einem Beimischen des Antischaummittels zum Ndhrme-
dium iibergangen wurde. Teils waren hohe Mengen Antischaummittel notwendig, um den
Prozess stabil zu halten und einen vorzeitigen Abbruch zu verhindern. Abbildung 32 zeigt
beispielhaft den Effekt durch die Zugabe eines Antischaummittels {iber einen Feed.

Zugabe Entschaumer

Abbildung 32 Durch die Zugabe des Antischaummittels kann die Schaummittel deutlich re-
duziert werden.

Das zu Beginn verwendete Antischaummittel war {iber mehrere Monate hinweg nicht
lieferbar, weshalb Versuche mit anderen verfiigbaren Antischaumitteln zur Identifizie-
rung der geeigneten Dosierung durchgefiihrt wurden. Hierbei zeigte sich, dass eine hohe
Konzentration des Antischaummittels Struktol J673 A sich negativ auf das Wachstum der
Zellen auswirkt. Die Auswirkungen des Antischaummittels und Effekte der Konzentra-
tion auf Zellenphysiologe und die Analytik des PHBs konnte im Zeitrahmen des Projektes
nicht im Detail untersucht werden. Das Antischaummittel wiirde in der in Schiittelkolben
als mindestens erforderlichen identifizierten Konzentration eingesetzt.

Fiir den kontinuierlichen Prozess ist die kontinuierliche Forderung von Nahrmedien in
den Reaktor und von Fermentationsbriihe aus dem Reaktor essenziell. Die fiir die Pro-
zessteuerung maligeblichen Groflen sind hier die Flussraten in Bezug auf das Volumen
des Reaktors. Hier stellte sich heraus, dass die Regelung der verwendeten Schlauchpum-
pen liber die Forderraten der Pumpen als nicht dauerhaft mit konstanten Flussraten um-
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setzbar ist, da hier mit zunehmender Prozesszeit aufgrund der einsetzten Schlauchaufwei-
tung die geforderte Volumenrate abnimmt (Abbildung 33 B). Die Regelung wurde daher
iiber Waagen unter den Vorlagenbehiltern umgesetzt.
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Abbildung 33 Die zu Beginn des Projektes verwendete Regelung der Flussraten iiber die
Schlauchpumpen zeigte ein iiber die Zeit dynamisches Verhalten. A: Im Versuchsaufbau Ver-
wendete 6-fache Schlauchpumpe, B: Schwankende Flussraten bei der Regelung iiber die
Schlauchpumpe aufgrund der Schlauchaufweitung.

Die technische Realisierung der Regelung erwies sich insbesondere im Hinblick auf die
Pumpen und Regelstrecken als sehr anspruchsvoll (siehe Abbildung 34).
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Abbildung 34. Detailliertes Schema zur zweistufige Bioreaktorkaskade, aus dem die Anzahl der
Pumpen und der damit verbundene Regelungsaufwand gut erkennbar wird [45].

Neben Problemen durch Schaumbildung zeigten sich beim Langzeitbetrieb iiber mehrere
100 Stunden haufig Einschrinkungen bei der Prozessregelung durch Ausfall der Sonden
(pH, pO2, Antischaum), Verschleil und Ausfall der Riihrerantriebe und Ausfall der fiir
die Regelung eingesetzten Software. Dies erschwerte es den Prozess {iber ldngere Zeitin-
tervalle stabil zu fahren und zuverléssig steady-state Bedingungen zu erreichen.

Fiir das AP 2 soll hier exemplarisch ein Versuch (Konti 5) niher beschrieben werden
(Abbildung 35). Ein erster Steady-State stellte sich in Stufe 1 nach der Anfahrphase ab
ca. 17 h bis zur Prozesszeit von 380 h ein, in dem 17 gsBTM/L gebildet wurden. Nach
Schaumproblemen und einer dadurch bedingte Fehlregulierung des pH-Werts sowie einer
Kontamination mit einem Luftkeim beim Wechsel des Nahrmediumsbehilter pendelte
sich der Prozess ab t = 600 h zumindest bei Stufe 1 auf eine 500 h anhaltende stabile
kontinuierliche Biomasseproduktion ein (Abbildung 35).

Bei Wechsel des Vorlaufmediums nach 530 h Stunden wurde Nédhrmedium mit erhohter
Ammoniumkonzentration eingesetzt, um die Biomasse zu steigern. Hierdurch konnte ab
ca. 620 h Betrieb die mittlere BTM-Konzentration um ca. 30 % auf 22 g..sBTM/L gestei-
gert werden. Vermutlich kam es bei diesem Wechsel des Vorlaufbehélters zu einer Kon-
tamination mit dem Luftkeim Sphingomonas paucimobilis. Ca. 120 h nach Auftreten der
Kontamination konnte der Produktionsorganismus C. necator den Fremdkeim jedoch
vollsténdig liberwachsen, weshalb der Prozess fortgesetzt wurde. Neben technischen Sto-
rungen stellt eine Kontamination ein kritisch zu bewertendes Risiko bei kontinuierlichen
Prozessen dar. Der Prozess erwies sich jedoch auch unter diesen Gesichtspunkten als un-
erwartet robust und stabil.
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Abbildung 35 Validierungslaufs mit iiber 1100 h kontinuierlichen Betrieb mit einer Verdiinnungs-
rate D = 0,1 h'' (BTM = Biotrockenmasse). Im oberen Graph (A) sind die Ergebnisse die Stufe 1
(Biomasse-Generierung), im unteren Graphen (B) sind die Ergebnisse der Stufe 2 (PHB-Einlage-
rung) gezeigt. Die Textfelder beschreiben aufgetretene Probleme und technische Ausfille. Trotz
zahlreicher technischer Defekte und Zwischenfille sowie einer Kontamination durch einen Luft-
keim erwies sich der Prozess als robust und pendelte sich ab t = 600 h zumindest bei Stufe 1 auf
einen stabilen Zustand ein.

In der zweiten Stufe fithrten ein defekter Antrieb des Rithrwerks zweimal (170 h —483 h
und ab 960 h) zu ungeniigender Durchmischung und einem kritischen Sauerstoffpartial-
druck pO2 von <4 % und verhinderte so das ein Einstellen eines steady-state. Ein rele-
vantes Ergebnis aus diesem technischen Defekt ist, dass wihrend des Zeitraums mit
schlechter Sauerstoffversorgung die PHB-Einlagerung von iiber 4 gPHB/L nicht ansatz-
weise erzielt werden konnte. Trotz dieser Umsténde konnte fiir Reaktorstufe 1 fiir min-
destens 500 h ein stabiler steady-state erreicht und somit kontinuierlich Biomasse und
PHB produziert werden.

Insgesamt konnten zahlreiche wichtige Schwachstellen im Dauerbetrieb (z. B. Verstopfen

von Schlduchen durch Partikel, vorzeitiger Versuchsabbruch durch zu starke Schaumbil-
dung im Bioreaktor) identifiziert und langfristig behoben werden. Trotz der oben genann-
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ten Herausforderungen konnte der Prozess iiber 1100 Stunden bzw. iiber 45 Tage konti-
nuierlich betrieben werden. Hierbei wurde in Reaktorstufe 1 fiir mindestens 500 Stunden
ein stabiler Zustand mit einer kontinuierlichen Biomasseproduktion von 22 g.sBTM/L
(£ 10 %) erreicht (Abbildung 35 A). Diese Ergebnisse wurden mehrfach in anderen kon-
tinuierlichen Versuchsldufen bestitigt.

In diesen Basisversuch und den weiteren kontinuierlichen Prozessen konnten trotz erfolg-
reicher Limitierung des Ammoniumgehalts in Reaktor 2 als Trigger fiir die Einlagerung
von PHB und ausreichender Versorgung mit Glycerin nur geringe PHB-Mengen nachge-
wiesen werden. Dies konnte durch eine erhohte Sulfatkonzentration in Reaktor 2 zurtick-
zufiihren sein. Da fiir die beabsichtigte Erhohung des Ammoniumkonzentration zur Stei-
gerung der Zelldichte Ammonium als Sulfatsalz eingesetzt wurde, aber der Sulfatver-
brauch durch die Zellen {iblicherweise deutlich unter dem Ammoniumverbrauch liegt,
kommt es folglich zu einer Erhéhung der Sulfatkonzentration in Reaktor 1 und folglich
ebenfalls zu Erhdhung in Reaktor 2. In Reaktor 2 wurden bis zu 10 g/L Sulfat gemessen,
was moglicherweise die PHB-Einlagerung in Reaktor 2 inhibiert hat. Ein weiterer denk-
barer Grund fiir die geringen PHB-Mengen konnte die Sauerstoffversorgung der Zellen
in Reaktor 1 sein, was sich moglicherweise nachhaltig auf die Zellphysiologie ausgewirkt
hat und so die PHB-Einlagerung in Stufe hemmte. In einem Versuch, in dem der Riihrer
in Reaktor 2 ausgefallen war und somit die Sauerstoffversorgung der Zellen, wihrend der
PHB-Einlagerung unzureichend war, konnte ebenfalls kein PHB extrahiert werden. Die
Synthese von PHB benotigt NADPH als Cosubstrat, das wiederum in direkt oder indirekt
sauerstoffabhingigen Stoffwechselprozessen gebildet wird. Steht den Zellen Sauerstoff
oder NADPH nicht zu Verfligung, kann die PHB-Biosynthese nicht erfolgen.

Die kontinuierliche Prozessfiihrung ist bei Bioprozessen im Gegensatz zu chemischen
Verfahren noch uniiblich und wird kaum im industriellen Maf3stab umgesetzt. Im Rahmen
dieses und anderer nicht gezeigten Versuche konnten wichtige technische und prozess-
technische Schwachstellen im kontinuierlichen Dauerbetrieb identifiziert und eliminiert
werden. In wissenschaftlichen Verdffentlichungen wurde bisher die PHB-Produktion
iiber max. 260 Stunden gezeigt [42]. Der gezeigte kontinuierlicher Betrieb iiber 1100
Stunden ist daher eine herausragende Leistung und ein wichtiger Schritt hin zu einer wirt-
schaftlichen Verwertung auch im gréf3eren MaRstab.

5.1.2 Einfliisse der Verweilzeiten und Nihrstoffe

Die Beeinflussung der Molmasse des PHBs sollte durch die Variation der Verweilzeiten
der Zellen in Reaktor 2 (AP4), in dem die PHB-Einlagerung stattfindet, und durch Ver-
anderung von Nihrstoffkonzentrationen (AP5) untersucht werden. Aufgrund der oben
beschriebenen technischen Herausforderungen und der hiufig sehr gering ausfallenden
PHB-Einlagerung war es nicht moglich im gesetzten Zeitrahmen dieser Fragestellungen
abschlieBend zu untersuchen.

Der in der Literatur beschriebene Zusammenhang, dass die zahlenmittlere Molmasse

Steigerung der Ammoniumsulfatkonzentration im Zulauf zunimmt [12] konnte nicht be-
stitigt werden, weil vermutlich aufgrund einer zu hohen Sulfatkonzentration die PHB-
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Einlagerung ausblieb. Da in dieser Verdffentlichung nur Angaben zur Ammoniumkon-
zentration im Zulauf, aber keine Angaben zu den Konzentrationen im Reaktor gemacht
wurden, ist eine genauere Einschitzung nicht moglich.

Laut Wang et al. [46] kann eine zu hohe Sulfatkonzentration die PHB-Produktion in
Burkholderia cepacia hemmen. In den Versuchen wurden gezeigt, dass Sulfatkonzentra-
tionen iliber 1,25 g/L sich signifikant auf die PHB-Einlagerung auswirken. Bei der hochs-
ten untersuchten Sulfatkonzentration von 1,92 g/L sank die PHB-Einlagerung auf 50 %
ab. Die Autoren gaben als Ursache hierfiir eine Konkurrenz zwischen der durch die er-
hohte Sulfatverfiigbarkeit beglinstigte Zellteilung mit der PHB-Einlagerung an. Da in die-
ser Studie ein Bakterium, das wihrend des Wachtsums PHB einlagern kann, und ein auf
Glucose basierendes Nidhrmedium eingesetzt wurde, bleibt die Ubertragbarkeit auf das in
diesem Projekt verwendete Bakterium C. necator fraglich, das PHB hauptsichlich unter
Néhrstoff getriggerter Einschrinkung des Wachstums einlagert.

Fiir die Variation der Verweilzeit wurde eine weitere Reaktorkaskade in Betrieb genom-
men, die liber das groflere Arbeitsvolumen einen breiteren Variationsbereich ermoglicht.
Die Umsetzung des kontinuierlichen Betriebs in der zusétzlichen Reaktorkaskade stellte
sich als technisch aufwendig heraus, da fiir diese Reaktorkaskade eine andere Software
fiir die Bedienung und Regelung genutzt werden musste. Da die Lieferung eines fiir diese
Reaktorkaskade benétigten Reaktors mehrere Monate verzogert erfolgte, war die Sys-
temumstellung im verbleibenden Projektzeitrahmen in Kombination mit den Herausfor-
derungen in anderen Arbeitspaketen nicht zielfiihrend umsetzbar. Die Variation der Ver-
weilzeiten und Ermittlung der Molmassen konnten daher nicht weiterverfolgt werden.

5.2 Downstream Processing und Analytik

Wichtige Aspekte des Downstream Processings waren technische Umsetzbarkeit, wirt-
schaftliche und nachhaltige Aspekte sowie Molmassen erhaltende Methoden.

Um die im kontinuierlich betriebenen Prozess auch kontinuierlich anfallende Fermenta-
tionsbrithe mit bis zu 60 L pro Woche sinnvoll verarbeiten zu konnen, miissen Schritte
zur Inaktivierung des Zellstoffwechsels zwingend und zu Abtrennung der Zellen aus der
Fermentationsbriihe idealerweise kontinuierlich erfolgen. Die Extraktion fiir die Analytik
erfolgte hauptséchlich tiber Natriumhypochlorit. Fiir die Gewinnung des PHBs in groBere
Menge wiirde die Extraktion mit den Green Solvent DMC erarbeitet.

5.2.1 Hitzeinaktivierung

Es wurden drei Methoden zur thermischen Inaktivierung von C. necator aus einer konti-
nuierlichen Produktion getestet, wobei Temperaturen zwischen 60 °C und 80 °C verwen-
det wurden: Inaktivierung im Wasserbad bei kontinuierlich zulaufender Fermentations-
briihe, Inaktivierung durch das Durchstromen eines in einem Wasserbad befindlichen
Schlauchs (Typ Rohrreaktor) und Pumpen durch einen temperieren Riihrkessel (Typ
Riihrkessel).

Mindestanforderung an diesen Inaktivierungsschritt war die Denaturierung der PHB-ab-
bauenden PHB-Depolymerase. Die Wirksamkeit der Hitzeinaktivierung wurde im Aus-
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plattierungsverfahren zur Bestimmung der Lebendkeimzahl ermittelt. Ein bei der Hitze-
behandlung auftretender Zellaufschluss kann die nachfolgende Extraktion begiinstigen
und wurde ebenfalls in Vorversuchen untersucht (Abbildung 36). Die Vorversuche zeig-
ten, dass die Hitzeinaktivierung zu Zelllyse fiihrt, was die PHB-Extraktion potentiell un-
terstiitzen kann.
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Konzentration geldster Proteine / mg

mRefR2 wmAblaufHI mSammelbehilter

Abbildung 36 Aufgrund der im Funktionsprinzip Rohrreaktor umgesetzte Hitzeeinwirkung bei 80
Grad freigesetzte Proteinkonzentrationen bei vier Versuchen (V1 bis V4). Proteinkonzentrationen
wiirden mittels Biuret-Nachweis bestimmt. Die Hitzebehandlung fiihrte zu einem Anstieg
geldster Proteine am Ablauf der zur Hitzeinaktivierung eingesetzten Schlauchreaktors (Ablauf
HI) auf das nahezu Dreifache im Vergleich zu Konzentration im Reaktor 2 (RefR2), was auf
Hitze bedingte Zelllyse hinweist. Die Zelllyse scheint im Sammelbehilter weiterhin stattzufinden
[41].

Prinzipiell konnte gezeigt werden, dass mit Temperaturen bei 80 °C die hochste Reduk-
tion der Lebendkeimzahl mit bis zu 99,99 % umgesetzt werden konnte. Trotz effizientes-
ter Inaktivierung der Zellen zeigte die Umsetzung im Rohrreaktor im Labormafstab tech-
nische Probleme (z.B. Verstopfung des Schlauchs). Hier sind weitere Anpassungen Ma-
terial und Aufbau sinnvoll. Ein Rohrreaktor bietet entscheidende Vorteile gegeniiber ei-
nem Riihrkesselreaktor, da alle Mikroorganismen im Rohreaktor dieselbe Verweilzeit
und Temperaturbehandlung erfahren. Dadurch kann die Reaktionszeit gezielt auf Orga-
nismus und Temperatur abgestimmt werden, was prinzipiell eine vollstindige Inaktivie-
rung ermdglichen kann. Im Gegensatz dazu weist der Riihrkessel eine Verweilzeitvertei-
lung auf, was bedeutet, dass ein Teil der Mikroorganismen den Reaktor vorzeitig - also
mit einer kiirzeren als der durchschnittlichen Verweilzeit. Daher kann im Riihrkessel
nicht garantiert werden, dass alle Zellen ausreichend lang behandelt werden, um eine
vollstidndige Inaktivierung zu erzielen.

Die fiir die Analyse genommenen Proben ergab keine nachweisbaren Mengen an PHB.
Da PHB auch als Hitzeschutz fiir Zellen diskutiert wird, sollten weitere Versuche mit
PHB-positiven Proben durchgefiihrt werden.
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5.2.2  Abtrennung der Zellen von der Fermentationsbriihe

Ein maBgeblich prozesslimitierender Schritt bei der Verarbeitung groler Mengen von
Fermentationsbriihe war die Zellernte mittels Zentrifugation. Um PHB fiir Verarbeitungs-
versuche bereitstellen zu kénnen, miissen bis zu 60 L Fermentationsbrithe wochentlich
verarbeitet werden konnen. Erst durch den Kauf einer Standzentrifuge, mit der pro Durch-
lauf die Zellen aus 3 L anstatt nur aus 0,24 L im Vergleich zur Tischzentrifuge abgetrennt
werden konnten, konnte die Arbeitszeit deutlich reduziert werden (Tabelle 19). Fiir die
Verwendung der industriell iblichen Tellerseparatoren war das anfallende Volumen nicht
ausreichend. Die Zellenernte stellte fiir die Aufbereitung groferer Mengen Fermentati-
onsbriihe einen signifikanten Flaschenhals dar.

Tabelle 19 Ubersicht zu benétigter Arbeitszeit fiir die Zentrifugation von 60 L Fermentations-
brithe mit den zur Verfiigung stehenden Zentrifugen

Standzentrifuge Tischzentrifuge
(Hettich) (Eppendorf)

GefalBle 4 6

Max. Volumen pro Gefdl3 0,75 L 0,04 L
Max. Volumen gesamt 3 L 0,24 L
Dauer pro Durchlauf 20  min 10 min
Anzahl Durchldufe bei 60 L 20 250
Bendtigte Zentrifugationszeit 6,7 h 41,7 h

5.2.3  Extraktion mit Natriumhypochlorit

Die Extraktion mittels Natriumhypochlorit (NaClO) wurde als Referenzmethode fiir den
Grofteil der Proben durchgefiihrt, da diese Methode bereits zu Projektbeginn ausreichend
etabliert vorlag. Die im Zuge der Probenvorbereitungen aufgetretenen Auftalligkeiten im
Schmelzverhalten wurden teilweise auf bereits abreagiertes NaClO oder auf aus der Fer-
mentation mitgefiihrte Substanzen wie Antischaummittel zuriickgefiihrt. Fiir Details
sieche 5.2.5.

Bei Extraktionsversuchen mit frisch bezogenem NaClO im Vergleich zum gelagerten und
vermutlich bereits teilweise abreagierten NaClO zeigte sich ein signifikanter Unterschied
hinsichtlich der extrahierten PHB-Masse. Ausgehend von der gleichen Fermentations-
briihe konnte mit mutmaBlich abreagiertem NaClO eine Masse von 3,7 g/L erzielt wer-
den. Mit frischem Reagenz scheint neben der Biomasse auch PHB zersetzt worden zu
sein, da lediglich 1,0 g/L extrahiert werden konnte. Dass NaClO mit steigender Konzent-
ration und Einwirkdauer PHB zersetzt, wurde im Zusammenhang mit der Verwendung
als Dispersion mit Chloroform beschrieben [47].

5.2.4  Extraktion mit Dimethylcarbonat (DMC)

DMC wurde als Losemittel fiir eine umweltfreundliche Extraktionsmethode unter den
Aspekten nichtfossiler Ursprung, biologische Abbaubarkeit und geringer Toxizitét erar-
beitet. Durch schrittweise Optimierungen konnte zuverldssig PHB mit hoher Reinheit
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>99 % extrahiert werden. Hinsichtlich der nachfolgenden Analytik zeigten mit DMC
extrahierte Proben keine Auffilligkeiten z.B. hinsichtlich des Schmelzverhaltens oder
brauner Riickstdnde (siche auch 4.3.4.)

Um den Einsatz des Fallungsmittels Ethanol zu reduzieren, wurden verschiedene Volu-
mina-Verhéltnisse untersucht. Bei den untersuchten Fillungsmittelverhdltnissen von 1:2,
1:3 und 1:4 (DMC:Ethanol) zur Extraktion von PHB aus in Kolbenversuchen kultivierten
Bakterien konnte in der nachgeschalteten Bestimmung der Molmassen mittels GPC keine
signifikanten Unterschiede festgestellt werden (Tabelle 20)Fehler! Verweisquelle
konnte nicht gefunden werden.. Es wurde eine mittlere Molmasse My, von 180.593 Da
und ein PDI von 2,08 bei einer relativen Abweichung von 4 % ermittelt (Messmethode
siche 4.3.4).

Tabelle 20 Ubersicht zum Einfluss verschiedener Volumenverhiltnisse zwischen DMC und dem
Fallungsmittel Ethanol. Es konnte weder bei der mittleren Molmasse noch beim PDI ein nennens-
werter Einfluss festgestellt werden

Extraktion GPC-Analyse

Beschreibung Mw [Da] MW Stabw. PDI
8 DMC - EtOH 1:2 188.290 2,06
9 DMC - EtOH 1:3 179.670 | 180.593 4,0% 2,02 2,08 3,2%
10  |DMC - EtOH 1:4 173.820 2,15

Im Zuge der weiteren Optimierungen wurden die Abtrennung der Restbiomasse durch
eine Filtration mit Edelstahlfilter und die Riickgewinnung des ausgefallenen PHB aus der
organischen Losung durch eine Vakuumfiltration ersetzt. Ein weiterer Vorteil dieser Filt-
rationsschritte ist, dass groere Volumina in kiirzerer Zeit verarbeitet werden kénnen.
Dies ist vor allem auch hinsichtlich des im Antrag formulierten Ziels der Extraktion im
TechnikumsmafBstab von grolem Vorteil.

Die Reinheit sowie die thermophysikalischen Eigenschaften des mit DMC extrahierten
PHB sind als sehr gut zu bewerten. Die Ergebnisse zeigen, dass DMC ein wirksames
Losungsmittel zur Gewinnung von PHB aus Biomasse ist und in Anbetracht der geringen
Toxizitét und der hohen biologischen Abbaubarkeit von DMC im Leckage-Fall eine echte
Alternative zur Verwendung von umweltschédlichen chlorierten Losungsmitteln dar-
stellt. Die mdgliche Riickgewinnung von DMC als Losemittel und Ethanol als Fallungs-
mittel unterstreichen den Beitrag zu Ressourceneffizenz und Nachhaltigkeit.

5.2.5  Analytik hinsichtlich PHB-Reinheit und Molmassen

Insgesamt wurden 48 Proben mit unterschiedlichen Probenursprung extrahiert und ana-
lysiert. Von den 48 Proben stammten 9 Proben aus Schiittelkolbenversuchen und 39 Pro-
ben aus in Bioreaktoren durchgefiihrten Versuchen. 43 Proben wurden mit Natriumhy-
pochlorit und 9 Proben mit DMC extrahiert. Von den 43 mit Natriumhypochlorit extra-
hierten Proben wiesen 7 Proben fiir analytische Untersuchungen nicht ausreichende Ma-
terialmengen auf, bei 22 Proben bildeten sich beim Schmelzversuch zur Vorbereitung fiir
die GPC-Messungen braune Riickstinde lielen sich nicht schmelzen und 16sen. Folglich
waren lediglich 14 Proben, die mit NaClO extrahiert wurden, hinsichtlich der Molmassen



64 Diskussion der Ergebnisse

analysierbar. Alle mit DMC extrahierten Proben konnten hinsichtlich der Molmassen un-
tersucht werden.

Die Reinheit der im Zuge dieses Projektes synthetisierten Proben wurde, wie in Kapitel
4.3.5 beschrieben, mittels TGA-Messungen analysiert. Proben hoher Reinheit zeichneten
sich durch einen einzigen Abbauprozess bei einer Onset-Temperatur von ca. 280 °C aus
mit im Idealfall keiner Restmasse bei einer Temperatur von 600 °C. Abbildung 37 zeigt
das Thermogramm einer im kontinuierlichen Syntheseprozess hergestellten und mittels
DMC extrahierten PHB-Probe (Probe 42) hoher Reinheit.
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Abbildung 37 Thermogramm eines einer im kontinuierlichen Syntheseprozess hergestellten
und mittels DMC extrahierten PHB-Probe (Probe 42) hoher Reinheit.

Abbildung 38 zeigt ein exemplarisches Thermogramm einer Probe mit geringer Reinheit.
Bei der dargestellten Probe handelt es sich um eine mittels kontinuierlichem Biosynthe-
severfahren hergestellte Probe (Probe 39), die mit NaClO extrahiert wurde. In der Ther-
mogravimetrischen Analyse lassen sich vier deutliche Abbauprozesse identifizieren, wo-
bei eine vergleichsweise hohe Restmasse von 23,96 % verbleibt. Das Polymer weist in
diesem Fall noch signifikante Verunreinigungen durch Reststoffe und Abbauprodukte aus
der Fermentation und Extraktion auf, welche sich durch unterschiedliche thermische Zer-
setzungsprozesse manifestieren. Generell zeigten mit NaClO extrahierte Proben eine ten-
denziell geringere Reinheit als solche, die mit DMC behandelt wurden. Eine tabellarische

Ubersicht aller untersuchten Proben und ihrer jeweiligen Messergebnisse ist in Tabelle
22 dargestellt.
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Abbildung 38 Thermogramm eines einer im kontinuierlichen Syntheseprozess hergestellten
und mittels DMC extrahierten PHB-Probe (Probe 39) niedriger Reinheit.

Ein auffilliges Merkmal der mit NaClO extrahierten Proben war, wie oben beschrieben,
deren eingeschrinktes Loslichkeitsverhalten sowie das Auftreten brauner Riickstinde
nach dem Schmelzversuch zur Probenvorbereitung fiir die GPC-Analysen, wie in Abbil-
dung 39 ersichtlich. Diese Eigenschaften erschwerten in mehreren Fillen die Durchfiih-
rung der Gelpermeationschromatographie und verhinderten mitunter génzlich die Bestim-
mung der Molmassen. Betroffen waren sowohl Proben aus Schiittelkolben- als auch aus
Bioreaktorversuchen, bei denen NaClO als Extraktionsmittel eingesetzt wurde.

Insbesondere bei den Bioreaktoransétzen war der Zusatz groler Mengen an Antischaum-
mittel erforderlich, um tiberméfBige Schaumbildung wihrend der Fermentation zu kon-
trollieren. Hier naheliegend, dass Riickstinde des Antischaummittels — abhéngig vom
Prozessverlauf und den jeweiligen Prozessabschnitten — wihrend des Downstream Pro-
zesses nicht vollstindig entfernt werden konnten. In Kombination mit der NaClO-Extrak-
tion oder potenziellen Abbauprodukten des Hypochlorits konnte dies zu einer unvollstin-
digen Reinigung gefiihrt haben, die die molmassenbasierte Analytik signifikant beein-
trachtigt.

In der thermogravimetrischen Analyse (TGA) spiegelte sich das unzureichende Reini-
gungsverhalten wider: Hier zeigten NaClO-extrahierte Proben Restmassen von bis zu
26 %. Eine solche Abnahme der Reinheit der PHB-Proben bei der Verwendung von
NaClO ist bereits in der Literatur bekannt [47]. Im Projekt wurde mit 12 Vol.-% NaClO
gearbeitet. Durch dessen Abreagieren war die effektive Konzentration vermutlich deut-
lich geringer, was schlielich die Reinheit des synthetisierten PHB und den Proteinrest
deutlich negativer beeinflusst, was die hohen Riickstéinde in den TGA-Analysen erklért.
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Abbildung 39 Aufgrund von Verunreinigungen nicht schmelzbare PHB-Proben.

Von 43 mit NaClO extrahierten Proben konnten lediglich 14 hinsichtlich der Molmassen
untersucht werden. Alle 9 mit DMC extrahierten Proben wiesen unabhéngig von den De-
tails der Extraktion in der Regel eine Reinheit von > 99 % auf und konnten problemlos
mit GPC hinsichtlich der Molmassen analysiert werden.

Proben mit einer Reinheit von mehr als 95 % (TGA) und entsprechendem DSC-Verhalten
(ein einziger Schmelzpeak in der ersten Autheizung (siehe Tabelle 22) konnten erfolg-
reich mittels GPC gemessen werden. Details zur Messmethode siehe 4.3.4. Prinzipiell
wiesen alle 19 hinsichtlich der Molmassen untersuchbare Proben einen PDI bei ca. 2 (+/-
13 %). Eine Probe zeigte mit einem PDI von 4,15 eine im Vergleich zu den tibrigen Pro-
ben sehr breite Molmassenverteilung und sowohl im Chromatogramm der GPC-Analysen
(siche Abbildung 40), als auch in der zweiten Aufheizung der DSC-Kurven (siche Abbil-
dung 41) zwei deutliche Peaks (siche Tabelle 22).
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Abbildung 40 Molmassenverteilung einer im Fed-Batch-Prozess synthetisierten und mit

NaClO extrahierten Probe (Probe 47) mit vermutetem deutlichem thermischem Abbau aufgrund
von Reststoffen aus der Synthese; gemessen in Chloroform.

Dies deutet darauf hin, dass im Falle dieser Probe der Abbau des Polymers im Vergleich
deutlich stirker stattgefunden hat als bei den restlichen Proben, die teilweise in der zwei-
ten Aufheizung lediglich leichte Schultern zeigen. Dies ist vermutlich auf das Vorhan-
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densein von, den Abbauprozess verstiarkenden, Riickstinde (zum Beispiel das stark oxi-
dierend wirkende NaClO) aus dem DSP zuriickzufiihren. Diese Probe zeigte auch in der
TGA-Analyse lediglich eine Reinheit von 93 %.
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| Exo

Kompl.Peakausw:
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Abbildung 41 DSC-Kurve einer im Fed-Batch-Prozess synthetisierten und mit NaClO extra-
hierten Probe (Probe 47) mit zwei Schmelzpeaks mit vermutetem deutlichem thermischem Abbau
aufgrund von Reststoffen aus der Synthese mit zwei Schmelzpeaks in der zweiten Autheizung

(violett erste Aufheizung, blau 1. Abkiihlung, braun 2. Aufheizung, schwarz 2. Abkiihlung.

Die mittleren Molmassen zeigten mit 68 % Abweichung eine deutlich groBere Streuung
als die PDI-Werte und reichten von 29.289 Da bis 416.830 Da, wobei Proben aus Schiit-
telkolbenversuchen tendenziell hohere mittlere Molmassen iiber 170.000 Da und Proben
aus kontinuierlichen Prozessen eher mittlere Molmassen im Bereich von 29.289 bis
135.000 Da aufwiesen. Die relativ hohe Streuung bei den GPC-Analysen kann daher riih-
ren, dass es beim notwendigen Schmelzprozess zur Probenvorbereitung fiir die GPC-
Analyse aufgrund der nicht ausreichend abgetrennten Riickstinde aus der Fermentation
bei einer Extraktion, zum Beispiel mit NaClO, bereits zu einer leichten irreversiblen ther-
mischen Schidigung des Polymers kommt, die jedoch im Vergleich zu den DSC-Mes-
sungen aufgrund der wesentlich niedrigeren Temperaturen und Einwirkzeit der Tempe-
ratur geringer ausfillt. Aus diesem Grund kénnen zwar bei den DSC-Analysen gegebe-
nenfalls Schultern bei den zweiten Autheizungen auftreten (Abbildung 41), die sich je-
doch bei den GPC-Analysen nicht als separate Peaks erkenntlich sind (siehe Abbildung
42). Ein Zusammenhang zwischen mittlerer Molmasse und Extraktionsmethode war nicht
erkennbar.

Die Extraktion mit dem starken Oxidationsmittel Natriumhypochlorit scheint bei der ver-
wendeten Konzentration bzw. der Konzentration des abreagierten NaClO keinen starken
degradierenden Effekt hinsichtlich der Polymerkettenldnge zu haben. Die PDI weisen mit
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ca. 2 auf relativ enge Molmassenverteilungen hin. Dies ist auch in Deckung mit den Er-
gebnissen von Hahn et al. [47]. Zudem zeigt sich in den ersten Autheizungen der DSC-
Messungen in fast allen Féllen lediglich ein einziger Schmelzpeak, der dann jedoch bei
der zweiten Autheizung teilweise Schultern aufweist. Dies deutet in diesen Féllen auf
eine teilweise Degradation der Polymere wihrend des Schmelzens in der DSC hin (ver-
gleiche Abschnitt 4.3.6).
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Abbildung 42
mit vermutetem geringem thermischem Abbau aufgrund von Reststoffen aus der Synthese auf-
grund von Reststoffen aus der Synthese in Chloroform (griin UV-Signal, rot RI-Signal).

Molmassenverteilung einer synthetisierten Probe einer synthetisierten Probe

Das Referenzmaterial ENMAT Y3000P wies eine mittlere Molmasse von 472.290 Da
und einen PDI von 2,17 auf. In Tabelle 21 sind exemplarisch die Molmassen zum in 4.3.4
néherbeschriebenen Versuch aufgefiihrt. Aufgrund der teils zu geringen PHB-Mengen
und den oben beschriebenen Schwierigkeiten hinsichtlich des Losens konnten nur sehr
eingeschrinkt Effekte der Prozessfiihrung auf die Molmassen und die Molmassenvertei-
lung untersucht werden (Tabelle 22).

Tabelle 21 GPC- sowie TGA-Messung zu in Abbildung 35 gezeigten kontinuierlichen Prozess
iiber 1126 h (Konti 5). Es sind Proben aus dem Reaktor 1 und Reaktor 2 aufgefiihrt. Alle Proben
wurden mit NaClO extrahiert. Probe 27 weist eine fiir den kontinuierlichen Betrieb hohe mittlere
Molmasse auf. Dies ist auf die Probenahme zu Beginn des kontinuierlichen Betriebs zuriickzu-
fiihren.

TGA-Analyse

Reinheit [%] Restmasse [%] Abbanstufen

0 |Referenzmaterial ENMAT Y3000P 472.290 100,09 -0.09 1
21 44 Anlaufphase - - 07,81 2,19 1
22 145 steady-state 135300 211 93,71 4,29 1
23 164 steady-state - - 83,01 16,99 2
24 Reaktor 1 188 steady-state - 64,96 35.04 3
25 197 steady-state - 73,40 26.60 2
26 332 steady-state - - 26,74 3.26 1
27 20 Anlaufphase | 305.150 2,05 97.80 2,20 1
28 26 Anlaufphase 97.34 2,66 1
29 121 steady-state 127.820 2,05 05,01 4,99 2
30 Reaktor 2 140 steady-state 21,78 22 3
31 148 steady-state 163.040 2,34 2041 9.39 3
32 174 defekter Rithrer - - 86,37 1343 3
33 309 defekter Rithrer - 02,49 7.3l 2
34 Produkt-B. - 7197 22.03 4
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rten PHB-Proben.

1€

Tabelle 22 Tabellarische Darstellung der Analytik Ergebnisse der synthetis
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Von zwei der synthetisierten Polymere (Probe 44, synthetisiert im kontinuierlichen Pro-
zess und extrahiert mittels DMC und Ethanol sowie Probe 46, synthetisiert iiber einen
Fed-Batch-Prozess und extrahiert mittels DMC und Ethanol) konnten ausreichend grofle
Mengen PHB gewonnen werden, so dass zusdtzlich zu den oben genannten Analysen
Platte-Platte Rheometer-Messungen zur Bestimmung der Schmelzeviskositdtsfunktion
analog zu 4.3.8 durchgefiihrt werden konnten. In Abbildung 43 sind die entsprechenden
Messkurven graphisch dargestellt, in Tabelle 23 die dazugehorigen Messwerte.

1,00E+07
1,00E+06
"7 1,00E+05

1,00E+04 ENMAT Y3000P
Probe 44
Probe 46

Viskositdt [MPa*

1,00E+03
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1,00E+01
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Schergeschwindigkeit [s]

Abbildung 43 Auftragung der Viskositéitsfunktion iiber die Schergeschwindigkeit fiir das
Testmaterial ENMAT Y3000P (blau), Probe 44 (grau) und Probe 46 (gelb).

Sowohl Probe 44 als auch Probe 46 zeigen dabei eine deutlich niedrigere Viskositét als
das Testmaterial ENMAT Y3000P. Dies korreliert gut mit den ermittelten Molmassen
My: Wihrend fiir ENMAT Y3000P mit einer Molmasse My von 472.000 Da die hochste
Viskositit ermittelt wurde, nimmt diese fiir Probe 46 mit einem My, von 119.140 Da, zu
Probe 44 mit einem My, von 30.297 Da bedingt durch die kiirzeren Polymerketten erwar-
tungsgemél deutlich ab.
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Tabelle 23 Messwerte fiir die Scherviskositit des Testmaterials ENMAT Y3000P, Probe 44
und Probe 46 mittels Scherviskositit ermittelt mittels Platte-Platte Rheometer.

Schergeschwindig-  Viskositit [Pa*s] EN-  Viskositit [Pa*s] Probe Viskositit [Pa*s] Probe

keit [s7] MAT Y3000P 44 46
0,010 580 5,53 22,58
0,015 513 4,00 18,56
0,022 554 0,00 15,55
0,032 523 2,16 14,34
0,046 504 2,23 12,01
0,068 492 1,95 10,40
0,100 482 1,88 9,48
0,147 475 1,62 8,65
0,215 470 1,47 8,04
0,316 467 1,32 7,65
0,464 465 1,22 7,22
0,681 462 1,18 6,93
1,000 460 1,11 6,43
1,470 456 1,04 6,04
2,150 453 0,97 5,71
3,160 448 0,86 5,36
4,640 440 0,79 5,00
6,810 430 0,72 4,65
10,000 416 0,64 4,39
14,700 393 0,59 423
21,500 362 0,53 4,00
31,600 314 0,50 3,83
46,400 243 0,46 3,84
68,100 176 0,38 3,83
100,000 120 0,36 3,81

5.2.6 Bewertung beider Extraktionsmethoden

Beide Methoden konnen im weiteren Verlauf des Projektes fiir die Extraktion angewendet
werden und haben das Potential auch im gréeren Mafistab umsetzbar zu sein. Die ge-
wonnene Reinheit durch die DMC-Methode lag zuverlissig tiber 99 % und damit héher
als die der NaClO-Methode (Tabelle 22), Hinsichtlich der nachfolgenden Analytik zeig-
ten die mit DMC extrahierte Proben keine Auffilligkeiten z.B. hinsichtlich des Schmelz-
verhaltens oder brauner Riickstdnde (siehe auch 4.3.4.) und die Molmassen konnten zu-
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verléssig in der nachfolgenden GPC-Analytik untersucht werden. Die mit NaClO extra-
hierte Proben wiesen hiufig Verunreinigungen auf, die die Analytik erschwerten bzw.
unmdglich machten, so dass lediglich 14 von 36 Proben mit ausreichender Materialmenge
hinsichtlich der Molmassen analysierbar waren.

Neben dem Aspekt der Reinheit der Proben und damit der Produktqualitét sind auch die
Kosten fiir das Downstream Processing hinsichtlich CAPEX (Investitionen wie Gerite,
etc. und OPEX (Beschaffung und Entsorgung der Chemikalien, etc.) wichtige wirtschaft-
liche Entscheidungsfaktoren. Da der Verbrauch und die Entsorgung von natriumhypoch-
lorit-haltigen Reststromen weder wirtschaftlich noch aus Nachhaltigkeitsiiberlegungen
attraktiv sind, kann geschlussfolgert werden, dass DMC sowohl hinsichtlich Produktrein-
heit als auch unter wirtschaftlichen und 6kologischen Aspekten auf Grund der méglichen
Losemittelriickgewinnung eine sinnvolle Extraktionsalternative zu Methoden basierend
auf halogenhaltigen Lésemitteln wie Chloroform oder Natriumhypochlorit ist.

5.2.7  Loésemittelriickgewinnung

Bereits im Labormafstab bei der Aufreinigung von Biomasse im Gramm-Bereich verur-
sachte der Verbrauch von Lose- und Fillungsmittel hohe Kosten bei der Anschaffung und
Entsorgung. Im Sinne der wirtschaftlichen und 6kologischen Nachhaltigkeit wurde daher
abweichend vom Projektplan die Riickgewinnung des Losemittels DMC und des Fal-
lungsmittels Ethanol im Rahmen von Abschlussarbeiten in Kooperation mit Prof. Dr. Ar-
min Beier (Fachbereich Thermische Verfahrenstechnik, THN) untersucht.

Die Auftrennung des terndren Gemisches aus Ethanol, Wasser und DMC mittels Destil-
lation ist nach aktuellem Kenntnisstand aufgrund des komplexen Dampf-Fliissig-Gleich-
gewicht technisch herausfordernd, aber prinzipiell auch unter wirtschaftlichen Aspekten
umsetzbar [48]. Eine Masterarbeit, in der die Optimierung der Destillation (z.B. durch
Einsatz eines Schleppmittels) untersucht wird, ist derzeit noch in Bearbeitung.

Das Extraktionsmittel NaClO kann nicht riickgewonnen werden, da es bei der Extraktion
abreagiert. Hier ist in der gro3technischen Umsetzung die Entsorgung zu beachten. In der
Technookonomischen Analyse erwies sich der Chemikalienverbrauch als der kritische
Kostentreiber (Details siehe 5.5.2), was die Relevanz des Chemikalienrecycling bei der
Extraktion mit DMC zeigt.

5.3 Quantifizierung der Blendeigenschaften PHB/PV Ac

Ziel dieser Untersuchung war es, die Verdnderungen der Materialeigenschaften des Bio-
polymers PHB durch das Blenden mit unterschiedlichen Anteilen an PVAc zu quantifi-
zieren. Dazu wurden, wie zuvor beschrieben, mittels Direktextrusion Bander mit einer
Abmessung von 35 mm X 3 mm und variierenden Mischungsverhéltnissen der beiden
Polymere hergestellt. Die resultierenden Rezepturen sind in Tabelle 24 dargestellt.
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Tabelle 24 Hergestellte PHB/PV Ac Blendrezepturen.

Probenbezeichnung Biomer P316P [Gew. %] Vinnex 2525 [Gew. %]
BO1 100 0

B02 90 10

B03 80 20

B04 70 30

BOS 60 40

Zur Bestimmung der mechanischen Eigenschaften wurden aus den extrudierten Bandern
mittels Frase Schulterstéibe gefertigt. Diese wiesen eine Dicke # von 3 mm, eine Breite b
von 10 mm und eine Lange des parallelen Bereichs von 80 mm auf, bei einer Gesamtlinge
von 150 mm.

Fiir die Schlagversuche wurden Schlagstébe (Dicke h von 3mm und Breite b von 8§ mm)
entnommen, gekerbt, unter den Bedingungen von -30 °C sowie Raumtemperatur (RT)
konditioniert und anschlieBend gepriift. Die Zugversuche erfolgten geméf den normati-
ven Vorgaben, wobei die Schulterstibe entsprechend konditioniert und anschlielend bei
Raumtemperatur getestet wurden.

Fiir die Durchfithrung der MFR-Messungen wurden die hergestellten Bander mittels
Schere auf geeignete Groflen zerkleinert. Vor der Messung erfolgte eine Trocknung der
Proben iiber einen Zeitraum von fiinf Stunden bei 80 °C. Die Messungen wurden bei einer
Temperatur von 180 °C und einem Gewicht von 2,16 kg durchgefiihrt.

5.3.1 Quantifizierung der Viskosititsinderungen mittels MFR

Die erhaltenen MFR-Messwerte fiir die Bestimmung der Schmelzeviskosititsdnderungen
durch das Mischen von PHB mit PVAc, sind in Abbildung 44 und Tabelle 25 graphisch
und tabellarisch dargestellt.

Tabelle 25 MFR-Messwerte der PHB/PV Ac Blends.

llf;"l':;r ;75"2';“’" Gewicht MFR Standardabwei-
[Gew. %] [Gew. %] kgl [g/10min.] chung [g/10min.]
BO1 100 0 2,16 180 10,7 0,5
B02 90 10 2,16 180 9,6 03
BO3 80 20 2,16 180 8,0 0,4
B04 70 30 2,16 180 6,8 03
BOS 60 40 2,16 180 5,6 03
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Abbildung 44 Graphische Darstellung der MFR-Messwerte der PHB/PV Ac Blends.

Fiir das reine PHB wurde ein MFR-Wert von 10,7 g/10 min ermittelt (Abbildung 44)
welcher in sehr guter Ubereinstimmung mit dem im technischen Datenblatt angegebenen
Wert von 10 g/10 min liegt. Es ldsst sich deutlich erkennen, dass eine Erhdhung des
PV Ac-Anteils von 0 % auf 40 % mit einer kontinuierlichen Reduktion des MFR-Wertes
und folglich einer Erhohung der Viskositét einhergeht. Diese Abhingigkeit zeigt eine na-
hezu direkte Proportionalitit zum PVAc-Anteil und spiegelt eine scheinbar hdohere
Schmelzeviskositidt des PVAc im Vergleich zum PHB wider. Konkret fiihrt eine Erho-
hung des PVAc-Gehalts um 40 % zu einer Reduktion des MFR-Wertes um 47 %, von
10,7 g/10 min bei 0 % PV Ac auf 5,6 g/10 min bei 40 % PVAc.

5.3.2  Quantifizierung der Anderungen der Zugeigenschaften

Zur quantitativen Charakterisierung der Zugeigenschaften der verschiedenen
PHB/PV Ac-Blends wurden Zugversuche unter Raumtemperaturbedingungen durchge-
fiihrt. Eine Zusammenfassung der ermittelten Messwerte findet sich in Tabelle 26. Die
zugehorigen Graphiken sind in Abbildung 45 dargestellt.
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Abbildung 45 Spannungs-Dehnungs-Diagramme der hergestellten PHB/PV Ac Blends.

Tabelle 26 Messwerte der Bestimmung der Zugeigenschaften.

Et oM
Probe [MPa] oy [Mpa] & [%] [Mpa] em [%] oB[Mpa] e&B[%]
BOL 1140 + 25,0+ 11,2 24,8 + 10,7 24,6 + 11,4
35 0,1 +0,1 0,4 +0,9 0,4 +1,3
21,5+ 16,6 21,5+ 16,6 18,7 + 24,6
+
B02 936+27 0,3 +0,6 0,3 +0,6 1,3 +3,5
18,2 + 16,9 18,2 + 16,9 50,2
+
B03 737+ 8 0.2 02 02 02 9,70,9 66
15,9 + 66,6 13,3+ 228,2
B0O4 2+4 _ _ ’ ’ s »
0 36 0,1 +6,0 0,9 + 21,0
16,9 + 297,3 15,4 + 299.4
+ - -
BO5 418+ 11 0.5 138 8.1 136

Wie erwartet zeigt das reine PHB (B01) mit einem gemessenen Elastizitdtsmodul von
1140 MPa und einer Bruchdehnung von 11,4 % ein deutlich sprodes Versagensverhalten.
Mit steigender PVAc-Konzentration im Blend (B02-B05) verringern sich sowohl die
Steifigkeit als auch die Festigkeit des Materials. Da PVAc im Vergleich zu PHB ein wei-
cheres und elastischeres Polymer ist, fiihrt seine Zugabe zu einer signifikanten Reduktion
des Elastizitdtsmoduls auf bis zu 418 MPa bei einem PV Ac-Anteil von 40 %, was einer
Abnahme um 63 % entspricht. Gleichzeitig steigt die Bruchdehnung mit zunehmendem
PV Ac-Gehalt um das 26-Fache an. Dies begiinstigt die Ausbildung eines duktilen Ver-
haltens mit einer ausgeprégten plastischen Verformung und einer verlangerten Dehnungs-
zone vor dem Bruch. Die durch die PVAc-Zugabe reduzierte Steifigkeit und erhdhte
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Dehnbarkeit konnen die Verarbeitung des Materials erleichtern, insbesondere fiir Anwen-
dungen, die eine erhohte Flexibilitit erfordern.

Die erhaltenen Messwerte fiir E-Modul und Bruchdehnung sind in Abbildung 46 und Ab-
bildung 47 graphisch dargestellt.
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Abbildung 46 Abhingigkeit des Elastizitdtsmoduls E; von den Proben vom Mischverhiltnis
PHB/PVAc.
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Abbildung 47 Abhingigkeit des Bruchdehnung & vom Mischverhéltnis PHB/PV Ac.

5.3.3  Quantifizierung der Anderungen der Kerbschlagziihigkeit

Die Anderungen der Kerbschlagzihigkeiten bei Raumtemperatur sowie bei -30 °C wur-
den and den direkt extrudierten Proben durchgefiihrt, die mittels Frase aus den hergestell-
ten Béndern entnommen wurden. Die Ergebnisse der Messungen sind in tabellarisch in
Tabelle 27 sowie graphisch in Abbildung 48 und Abbildung 49 dargestellt.
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Tabelle 27 Messwerte der Bestimmung der Kerbschlagzihigkeit bei Raumtemperatur und -
30 °C.

Probe Temperatur [°C] Kerbschlagzihigkeit [kJ/m?]
BO1 22,3 3,62+ 0,44
B02 22,3 5,16 £0,45
B03 22,3 5,09+0,43
B04 22,3 2,76 £0,52
B05 22,3 1,67 £ 0,40
BO1 -30,0 1,21+ 0,05
B02 -30,0 1,27+0,16
B03 -30,0 1,28 £ 0,26
B04 -30,0 1,30 £ 0,21
B05 -30,0 1,61 +£0,29

Wie aus den Messdaten bei Raumtemperatur abzulesen ist, steigt die Kerbschlagzihigkeit
des Blends aus PHB und PVAc mit Zugabe von PVAc zunichst um ca. 42 % an, bevor
sie bei hoheren PV Ac-Anteilen auf ca. 46 % des Ursprungswertes absinkt. Bei niedrigen
PV Ac-Anteilen wirkt PVAc als Weichmacher fiir das PHB und erhdht dessen Duktilitét,
da das Material eine hohere Energiedissipation bei StoBbelastung besitzt. Bei weiteren
PVAc-Zugaben kommt es vermutlich jedoch zu einer zunehmenden Phasenseparation,
wodurch sich sprodere Bereiche im Material ausbilden. Dies begiinstigt die Rissausbrei-
tung, wodurch die Kerbschlagzdhigkeit wieder abnimmt.

BO1 100/0 B02 90/10 B03 80/20 B04 70/30 B05 60/40
Probenbezeichnung Verhaltnis PHB/PVAc

6

[

IS

Schlahzahlgkelt [kJ/m?]

Abbildung 48 Abhidngigkeit der Schlagzdhigkeit vom Mischverhéltnis PHB/PVAc bei
Raumtemperatur.

Wie aus den Messdaten bei -30 °C abzulesen ist, bleibt die Kerbschlagzihigkeit fiir alle
Blends auf einem niedrigen Niveau, zeigt jedoch mit steigendem PVAc-Anteil eine
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leichte Zunahme um ca. 33 %. Da sowohl PHB als auch PVAc bei dieser Temperatur
unterhalb ihrer jeweiligen Glasiibergangstemperatur (0-5 °C fiir PHB, 44 °C fiir PVAc)
liegen, befinden sie sich im glasartigen, sproden Zustand. Dies fiihrt zu einem sproden
Bruchverhalten mit geringer Energieaufnahme. Die leichte Zunahme der Kerbschlagzi-
higkeit bei hoheren PV Ac-Anteilen konnte auf eine verdnderte Phasenmorphologie zu-
riickzufiihren sein, die die Rissausbreitung minimal beeinflusst. Dennoch bleibt das ge-
samte Material durch die fehlende plastische Verformungsfahigkeit sprode, weshalb
keine signifikante Verbesserung der Schlagzéhigkeit beobachtet wird.

2
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Abbildung 49 Abhingigkeit der Schlagzihigkeit vom Mischverhéltnis PHB/PVAc bei -30
°C.

5.4 Ergebnisse der okobilanziellen Betrachtung

5.4.1 Wirkungsabschitzung

Aus 6kologischer Perspektive wurden die in Tabelle 28 gezeigten Umweltwirkungen mit-
tels einer Okobilanz untersucht. Neben dem prominentesten Indikator der Okobilanz, dem
Treibhausgaspotential, wurden mit dem Eutrophierungs-, Landnutzungs- und Wassernut-
zungspotential Indikatoren ausgewihlt, die insbesondere bei biobasierten Materialien von
Relevanz sind.

Tabelle 28 Okologische Aspekte gemil CML-Methode [48].

Aspekt Indikator Kiirzel & Einheit
Klimawandel Treibhausgaspotential iiber 100 Jahre inkl. | GWP 100 in kg CO»-4q.
Biogener Treibhausgase
Eutrophierung Eutrophierungspotential EP-freshwater in kg PO.* -
aq.
Landnutzung Landnutzungspotential Land Use in m? &q.
Wassernutzung Wassernutzungspotential Water Use in m® — 4q.
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Tabelle 29 Okologische Effekte des Gesamtprozesses.

Szenario 0 % Recyc- | Szenario 50 % Recyc- Szenario 80 % Recyc-

Indikator . . .

ling ling ling
GWP 100 [kg CO-| 55 1713 813
aq.]
EP-freshwat K

Joswater (ke | 5 55503 2,33E-03 2,20E-03

PO4" - 4q.]
Land Use [m? 4q.] 3408 4545 5228
Water Use [m® —dq.] | 203 106 48

Die Beitrdge der einzelnen Prozessschritte (siche Abbildung 50) zum Treibhausgas-, Eu-
trophierungs-, Wassernutzungs- und Landnutzungspotential sind in Tabelle 30 bis Ta-
belle 33 dargestellt. Insbesondere beim Solvent Waste (SW) werden durch die thermische
Verwertung Energie und Wérme riickgewonnen, die Vorteile auflerhalb der System-
grenze darstellen und somit in einer negativen Zahl resultieren.

Conti Downstream Processing
Bereltstell.ung von N Down. Stream . Behandinng von
Energle & "l Processing DSP Produktionsabfillen
Druckluft | 3 —I
Cont1 [ & II H | *
Herstell . -
- ;011111?8 s Lésemittelrecycling
Betriebsstoffen und/oder -verwertung

Systemgrenze

y

Nutzung

Abbildung 50  Zuordnung der Fliisse zu den Prozessen CONTI, DSP und SW.

Tabelle 30  Einfluss der Prozesse und Prozessschritte zum Treibhausgaspotential GWP 100.

Prozess und Unter- GWP 100 [kg COz-eq.]

prozess 0 % Recycling ‘ 50 % Recycling 80 % Recycling
Materialien 1

Glycerin. 17

Energie 74

Sonstiges 1

DSP 1579 798 329
Materialien 1564 782 313
Energie 16 16 16
Sonstiges 0 0 0
SW 1540 822 391
Energie 104 104 104
Verbrennung 2398 1199 480
Vorteile -962 -481 -192
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Tabelle 31 Einfluss der Prozesse und Prozessschritte zum EP von Frischwasser EP freshwater.

Prozess und Unter- | EP freshwater [kg -eq.]

prozess 0 % Recycling ‘ 50 % Recycling 80 % Recycling
Materialien ‘ 5,04E-06

Glycerin. 1,02E-03

Energie 3,94E-04

Sonstiges 1,03E-05

DSP 2,43E-03 1,27E-03 5,78E-04
Materialien 2,32E-03 1,16E-03 4,64E-04
Energie 8,36E-05 8,36E-05 8,36E-05
Sonstiges 3,06E-05 3,06E-05 3,06E-05
SwW -1,32E-03 -3,75E-04 1,89E-04
Energie 5,51E-04 5,51E-04 5,51E-04
Verbrennung 9,47E-05 4,73E-05 1,89E-05
Vorteile -1,98E-03 -3,95E-04 -3,95E-04

Tabelle 32  Einfluss der Prozesse und Prozessschritte zum Wassernutzungspotential Water Use.

Prozess und Unter- Water Use [m’ iq.]

prozess 0 % Recycling 50 % Recycling 80 % Recycling
Materialien 0,11

Glycerin. 0,54

Energie 2,05

Sonstiges 3,62

DSP 8,51 4,44 2,00
Materialien 8,14 4,07 1,63
Energie 0,44 0,44 0,44
Sonstiges -0,06 -0,06 -0,06
SW 187,78 95,31 39,83
Energie 2,87 2,87 2,87
Verbrennung 195,21 97,61 39,04
Vorteile -10,27 -5,14 -2,05

Tabelle 33  Einfluss der Prozesse und Prozessschritte zum Landnutzungspotential Land Use.

Prozess und Unter- Land Use [m? iq.]

prozess 0 % Recycling 50 % Recycling 80 % Recycling
Materialien 19

Glycerin. 4037

Energie 619

Sonstiges 9

DSP 657 394 237
Materialien 525 263 105
Energie 131 131 131
Sonstiges 0 0 0
SwW -1934 -534 306
Energie 3 3 3
Verbrennung 195 98 39
Vorteile -10 -5 -2
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5.4.2  Interpretation

Die Ergebnisse aus Tabelle 30 bis Tabelle 33 sind im Folgenden in Abbildung 51 und
Abbildung 52 dargestellt. Zundchst wird der Einfluss der einzelnen Prozessschritte auf
das Treibhausgaspotential dargestellt, beschrieben und diskutiert. Anschlieend werden

die verbleibenden drei Umweltindikatoren betrachtet.
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Abbildung 51 Einfluss der Prozessschritte auf den GWP 100 im Gesamtprozess (oben links),
sowie innerhalb der einzelnen Prozesse (CONTI oben rechts, DSP unten links und SW unten

rechts) fiir die drei Szenarien der Losemittelriickgewinnung.

Die Teilprozesse des Downstream Processing DSP sowie des Losemittelrecyclings SW
tragen beide etwa gleichermallen zum Treibhausgaspotential bei. Der kontinuierliche Pro-
zess CONTI spielt beim betrachteten Laborprozess nur eine untergeordnete Rolle. Inner-
halb des CONTI-Prozesses tragen hauptséchlich der Energieverbrauch (ca. 80 %) und das
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verwendete Glycerin (ca. 20 %) zum Treibhausgaspotential bei. Das Treibhausgaspoten-
tial des Downstream Prozesses wird dominiert vom Einsatz der Losemittel. Ein Recycling
der Losemittel von 50 % bzw. 80 % verringert demnach das Treibhausgaspotential um
50 % bzw. 80 %. Bei der Losemittelverwertung hat die Verbrennung der Losemittel den
dominanten Einfluss. Die Energie, die zur Auftrennung angenommen spielt hier nur eine
untergeordnete Rolle, sodass auch hier ein Losemittelrecycling von 50 % bzw. 80 % eine
Verringerung des Treibhausgaspotentials um 50 % bzw. 80 % zur Folge hat. Analog zum
sinkenden Treibhausgaspotential, das durch die geringere Verbrennung der Losemittel im
Falle eines Recyclings entsteht, verringern sich auf die Benefits, die aulerhalb des Sys-
tems durch eine Energie- und Warmeriickgewinnung erreicht werden konnten.

4000 0,003
= 3500 —
T, ECONTI @DSP @SW £ 0,004
S 3000 I @CONTI ODSP OSW
80,003
£ 2500 %
v
= < 0,002
g 2000 s
£ 1500 E 0,001 j
© 1000 & 0
300 0,001
0
norec 50 %rec 80 % rec -0,002
norec 50 % rec 80 % rec
6000 @CONTI mDSP m@SW 250
= 5000 = ECONTI ODSP OSW
H
il 0T
A 4000 < 200
&b -
£ 5]
3 3000 =
i 150
= 2000 )
E 1000 2
=) 100
-1000 50
norec 50 %rec 80 % rec () ——  E—

norec 50 % rec 80 % rec

Abbildung 52 Einfluss der Prozessschritte auf den GWP 100 (oben links), das EP freshwater
(oben rechts), Land Use (unten links) und Water Use (unten rechts) der Teilprozesse fiir die drei

Szenarien.
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Der Anteil der Teilprozesse CONTI, DSP und SW am Treibhausgaspotential ist nicht auf
die anderen Einflussfaktoren tibertragbar.

Das Eutrophierungspotential Frischwasser entsteht im Basisszenario zu tiber 60 % durch
den DSP. Der Rest entsteht im CONTI. Die Verwertung der Losemittel erwirkt hier Be-
nefits auBerhalb der Systemgrenzen, die das Eutrophierungspotential senken. Dieser Ef-
fekt verringert sich beim Recycling der Losemittel um 50 % und ist nicht mehr vorhanden
bei einem Losemittelrecycling von 80 %. Beim Losemittelrecycling von 80 % ist eben-
falls der Einfluss des DSP verringert, sodass der grof3te Teil des Eutrophierungspotentials
durch den CONTI-Prozess verursacht wird.

Das Landnutzungspotential wird dominiert vom CONTI-Prozess. Demnach haben die
Szenarien keinen groflen Einfluss. Analog zum Eutrophierungspotential ergibt sich beim
SW ein Benefit der Verbrennung, der bei 80 % Ldsemittelrecycling aufgehoben ist. Die
Verringerung des DSP durch ein Lsemittelrecycling ist sichtbar, jedoch im Vergleich
zum CONTI-Prozess nicht ausschlaggebend.

Das Wassernutzungspotential wird dominiert vom SW, ein Recycling des Losemittels um
50 % bzw. 80 % reduziert somit auch das Wassernutzungspotential.

Abbildung 51 zeigt eindriicklich, dass der Einfluss der Teilprozesse auf die unterschied-
lichen Einflussfaktoren unterschiedlich grof3 ist. Die Szenarien des Losemittelrecyclings
wurden im Hinblick auf deren Auswirkung auf das Treibhausgaspotential konzipiert und
haben demnach hier auch einen groBeren Einfluss als bei den Einflussfaktoren Landnut-
zungpotential und Eutrophierungspotential. Auch wenn aktuell an der Auftrennung des
Azeotrops und eines damit einhergehenden Ldsemittelrecyclings geforscht wird [49], so
ist zum jetzigen Stand kein Recycling der Losemittel umsetzbar, das die entworfenen
Szenarien voraussetzen. Auch wird deutlich, dass fiir eine Optimierung des Prozesses im
Zuge einer Skalierung nicht nur auf das Treibhausgaspotential geachtet werden darf, son-
dern eine holistische Betrachtung unumgénglich ist. Insbesondere das Landnutzungspo-
tential hinsichtlich des eingesetzten Glycerins sowie das Wassernutzungspotential des
SW ist nicht auller Acht zu lassen, da es trotz eines niedrigen Treibhausgaspotentials hier
zu erheblichen Umwelteinfliissen kommen kann.

Auf Basis der materiellen Eigenschaften wurde ein Vergleich mit PP durchgefiihrt. In
Anbetracht der dhnlichen Kompostierbarkeit und der Gemeinsamkeit der biobasierten
Rohstoffe wire ein Vergleich von PHB mit Papier insbesondere im Hinblick auf Wasser-
und Landnutzung fiir zukiinftige Forschungsprojekte spannend

5.5 Ergebnisse der Technookonomischen Skalierung

5.5.1 Skalierung der kontinuierlichen Fermentation

Zunichst wird der kontinuierliche Teil der Fermentation betrachtet. Im produktivsten La-
borzyklus wurden fiir 45 g PHB 282 g Rohglycerin eingesetzt, was hochgerechnet eine
Jahresmenge von 62.800 t ergibt. Die Kosten fiir den Reststoff Rohglycerin unterliegen
Schwankungen und bewegen sich im Bereich zwischen 150 €/t und 250 €/t [50]. Ausge-
hend vom unteren Ende der Preisspanne ergibt sich ein Kostenbeitrag von 0,94 €/kg PHB
fiir das Szenario ,,Optimistisch®, fiir ,,Unglinstig* basierend auf dem Einkaufspreis von
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250 €/t ein Kostenbeitrag von 1,57 €/kg. Fiir ,,Grundlegend* wird der Mittelwert von
1,26 €/kg PHB gewihlt

Der nichste Kostenfaktor ist das Prozesswasser, von welchem 632.000 m? benotigt wer-
den. Entscheidend ist hier, wie oft das bei der Zentrifugation der Fermentationsbriihe an-
fallende Wasser recycliert werden kann. Der Aufwand fiir die Aufbereitung des recycel-
ten Wassers hangt von der Beschaffenheit und Menge der Substanzen ab, die das Wachs-
tum des Mikroorganismus inhibieren. Aufgrund von bekannten Experimenten zur Wie-
derverwendung von Wasser in biotechnologischen Prozessen werden hier eine zweima-
lige und eine viermalige Wiederverwendung des Wassers aus der Fermentationsbriihe
betrachtet [51-53]. Das Szenario ,,Ungiinstig* basiert auf der Annahme, dass fiir den in-
dustriellen Prozess wie im Labor vollentsalztes Wasser notig ist. Hier liegt der Preis bei
3,08 €/m?, was bei zweimaligem Rezyklieren einen Kostenbeitrag von 0,10 €/kg PHB
ergibt [54]. Die Qualitdt konventionellen Wassers ist in der Regel fiir industrielle Prozesse
ausreichend, weshalb fiir das Szenario ,,Grundlegend* bei ebenfalls zweimaligem Rezyk-
lieren mit einem niedrigem Wasserpreis fiir Grolabnehmer von 1,28 €/m? ein Kosten-
punkt von 0,04 €/kg errechnet wird [55]. Eine weitere Senkung der Kosten ist standort-
abhingig durch den Bezug von Industriewasser moglich. Fiir die Betrachtung des Szena-
rios ,,optimistisch® wird daher ein Wasserpreis von 0,30 €/m*® sowie das viermalige
Rezyklieren angenommen, was in einem Kostenbeitrag von aufgerundet 0,01 €/kg PHB
resultiert [56].

Das zur Anpassung des pH-Wertes bendtigte Natriumhydroxid wurde im Labor in Rein-
form zugegeben, in industrieiiblichen Mengen wird es meist in Form einer 50%igen wéss-
rigen Losung gehandelt, von welcher gemi3 der Skalierung jdhrlich 12.480 t bendtigt
werden. Bestellt in 1300 kg Gebinden ergébe sich ein Beitrag von 0,77 €/kg [57]. Nach
einem Angebot der Firma BEUFA betrégt bei Lieferung in 24.000 kg Gebinden der Kos-
tenbeitrag nur 0,345 €/kg PHB. Da hier ein konkretes Angebot vorliegt, wird der giinsti-
gere Kostenbeitrag fiir alle Szenarien tibernommen. Dariiber hinaus wird aus diesem Kos-
tenpunkt abgeleitet, dass eine Kostenreduktion um 50 % bei Skalierung der Gebindegro-
Ben realistisch ist. Es wird weiterhin angenommen, dass dieser Skalierungseffekt nicht
spezifisch fiir NaOH gilt, sondern auf weitere Chemikalien iibertragbar ist.

In
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Tabelle 34 findet sich eine Ubersicht iiber alle weiteren fiir die Fermentation bendtigten
Salze, Chemikalien und Spurenelemente, sowie deren Jahresmengen und den damit ver-
bundenen Kosten. Die Kosten sind entsprechend einer hypothetischen Kostenreduktion
den Szenarien zugeordnet. Keine Kostenreduktion fiir das Szenario ,,Ungiinstig®, 50%
Ersparnis entsprechend des Skalierungseffekts von NaOH fiir ,,Optimistisch und eine
konservative Kostenreduktion auf 75% im Szenario ,,Grundlegend*.
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Tabelle 34  Ubersicht iiber bendtigte Mengen und Kosten der Salze und Chemikalien des Nihr-

mediums fir die skalierte, kontinuierliche PHB-Produktion.

Substanz

Menge [kg]

,,ungiinstig*

ohne

Mengenrabatt

,,Grundlegend*

25%

Mengenrabatt

,,Optimistisch*

50%

Mengenrabatt

KH.PO, 1.140.000 | 11.300 [58] 8.475 5.650
((NH)4),S04 4.660.000 | 3.600 [59] 2.700 1.800
NH.Fe(INCitrat | 21.000 970 [60] 728 485
CoCl, 255 495 [61] 371 248
MgSO; 297.000 225 [62] 169 113
CaCl, 2H,0 8.500 128 [63] 96 64
H,S0, 84.800 51 [64] 38 26
Na;MoOs 38 48 [61] 36 24
ZnSO4 127 44[61] 33 22
H3BO; 380 21 [61] 16 1

NiCl, 25 11[61] 8 6

MnCl, 38 10 [61] 7 5

CuCl, 13 7161] 5 4
Antifoam 17.500.000 | 1.180 [65] 885 590
SUMME 18,1 Mio. € 13,6 Mio. € 9,0 Mio. €
fg";fg;;’eitmg Je 1,81 €/kg 1,36 €/kg 0,90 €/kg

Ein weiterer wichtiger Skalierungspunkt der Synthese ist die Beliiftung des Bioreaktors.
Hier sind die Kosten mafgeblich von der Kompressoreffizienz abhéngig. Nach einer Ana-
lyse von Atlas Copco belaufen sich die Kosten fiir Druckluft auf 0,03 €/Nm?® bis
0,054€/Nm [66]. Der Bedarf der kontinuierlichen Synthese betrdgt im Labor
0,055 Nm?/h. Hochgerechnet auf die Laufzeit der skalierten Anlage ergibt sich so ein
Jahresverbrauch von 1,5 Mio. Nm? Druckluft. Der Kostenbeitrag fiir das Szenario ,,Un-
giinstig® orientiert sich am Preis von 0,054 €/Nm? und beléuft sich so auf 1,52 €/kg PHB.
Fiir das Szenario ,,Grundlegend* wird ein Kostenbeitrag von 0,71 €/kg betrachtet, basie-
rend auf einem Druckluftpreis von 0,3 €/Nm?. Als weitere Mdglichkeit ldsst sich der Preis
aus der Effizienz moderner Kompressoren-Systeme abschétzen, welcher nach FESTO bis
zu 0,09 kWh/Nm? betragt. Mit einem Industriestrompreis von 2024 in Hoéhe von
0,1699 €/kWh ergeben sich so Preise von 0,015 €/Nm? [67]. Daraus resultieren Kosten
von 0,42 €/kg PHB, welche fiir das Szenario ,,Optimistisch* {ibernommen werden.

Neben der Druckluft verbrauchen auch Riihren, Pumpen und die Temperierung der Re-
aktoren Energie. Fiir das Temperieren wird als erstes die zum Ausgleich des Warmever-
lustes notige Energie £ mittels Formel 3 berechnet. Dazu wird eine Heizeftizienz # von
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80%, eine Isolierung des Reaktors mit PU-Schaum (Dicke d = 0,05 m, Wérmeleitfahig-
keit A = 0,025 Wm™'K"!) sowie eine Temperaturdifferenz von 23 K (Differenz zwischen
Reaktortemperatur 33 °C und AuBBentemperatur 10 °C) angenommen. Des Weiteren wird
der 200 m? Reaktor als Zylinder mit » = 3,2 m und /# = 6,3 m und die Betriebszeit dessel-
ben mit £ = 8400 h angenommen. £ Multipliziert mit den 12 Bioreaktoren ergibt einen
Gesamtenergiebedarf von 277 MWh.

AXATt _ 2mr-(h+1)-A-AT t
n amn amn

E=%=

)

Als néchstes wird die zum Autheizen notwendige Energie Erei- mit Formel 4 abgeschétzt.
Dazu wird die Wirmekapazitit von Wasser Cy = 4190 Jkg'K™! = 1,164 Wh-kg!-K™! mit
der Masse m der Fermentationsbriihe von 200.000 kg und der Anzahl der Autheizzyklen
pro Jahr n =36 (6 Zyklen je 6 Produktionsstrange) sowie der gleichen Temperaturdiffe-
renz und Effizienz von oben multipliziert. Der resultierende Energiebedarf betragt
241 MWh.

EHeiz:CW'Tn'n'AT'T’_1 “4)

Die Energiekosten fiir Rithren und Pumpen wurden entsprechend der Leistungsauf-
nahme in Tabelle 35Tabelle 35 berechnet. Jeder der sechs Produktionsstrange bendtigt 4
Pumpen: Input des Ndhrmediums in Reaktor 1, Weiteleitung in Reaktor 2, Zugabe der
Nahrlosung in Reaktor 2 und Auspumpen ins DSP. Alle Energiebeitrage aufsummiert
ergeben einen Kostenbeitrag von 0,03 €/kg PHB.

Tabelle 35 Energieverbrauch und resultierende Kosten fiir Rithren, Heizen und Pumpen.

Bezeichnung Leistungsauf- Anzahl Gerdte @ Betriebsstunden  Energiebedarf
nahme
Rithrwerke [68, 69] 11 kW 12 8400 h 1.109 MWh
Pumpen [70] 0,18 kW 24 8400 h 36 MWh
Ausgleich Heizverlust
277 MWh

nach Formel 3
Aufheizen nach Formel 4 241 MWh
Summe 1663 MWh
Resultierender Kosten-

beitrag pro kg PHB 0,03 €/kg

In Abbildung 53 ist die Summe der Kostenbeitrage fiir die drei Szenarien dargestellt. Die
Hauptkosten entstehen durch die Kosten des Glycerins, sowie der benotigten Salze und
Chemikalien, insbesondere der Natronlauge. Aber auch die Druckluft macht einen nicht
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unerheblichen Teil der Kosten aus. Die Kosten fiir Wasser und Energie sind vergleichs-
weise vernachldssigbar.

6 |:| Heizen, Riithren und Pumpen
- Prozesswasser
e NaOH (pH-Korrektur)
5 0,35 Salze und Chemikalien des Ndhrmediums
Druckluft
— Glycerin (Kohlenstoffquelle)
o0
4 1,81
~
&,
" 0,35
s
= 37
Q
,@ 1,36
8 1,52 0,35
& 2
N 0,9
0,71
- 0,42
1,57
1,26 0,94
0 I T I T I
Ungiinstig Grundlegend Optimistisch
Szenario
Abbildung 53 Kostenzusammensetzung der kontinuierlichen Fermentationsschritte skaliert
auf 10.000 t pro Jahr.

5.5.2  Skalierung des Downstream Processing

Aus der skalierten kontinuierlichen Fermentation entstehen jahrlich 618.000 m?* Fermen-
tationsbriihe, die im Downstream Processing (DSP) aufgearbeitet werden miissen. Da im
Gegensatz zur Fermentation keine Beladezeiten noétig sind, kann ein kontinuierlicher
24/7/365 Betrieb zu 8760 h pro Jahr angenommen werden. So werden dem DSP 70,5 m*h
an Fermentationsbriihe zugefiihrt.

Der erste Schritt des DSP besteht in der Zellinaktivierung, bei dem die Fermentations-
briihe rasch auf 60 °C oder 70 °C erhitzt werden muss, um den Abbau von PHB zu ver-
hindern. Die bendtigte Energie wird aus der Wiarmekapazitdt des Wassers abgeschitzt:
Um die 618.000 m? wissrige Losung von 33°C auf 60 °C zu erhitzen, werden 18,9 GWh
Energie bendtigt, was mit dem Industriestrompreis in einem Beitrag von 0,32 €/kg PHB
resultiert. Dieser wird fiir die Szenarien ,,Optimistisch* und ,,Grundlegend* tibernommen.
Fiir das Szenario ,,Unglinstig wird ein Aufheizen auf 70 °C angenommen, was
26,6 GWh verbraucht und Kosten von 0,45 €/kg PHB bedeutet. Den Abschitzungen liegt
eine Effizienz von 100% zugrunde, da die Temperatur nicht lange gehalten werden muss
und die Energie nach der Zellinaktivierung teilweise wieder zuriickgewonnen und so zum
Vorwirmen des Prozesswassers oder dem Heizen der Rdumlichkeiten verwendet werden
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kann und dort Kosten eingespart werden konnen, die in dieser Analyse nicht betrachtet
werden.

Das Abscheiden der verbleibenden Biomasse erfolgt mittels Zentrifuge. Geeignete Zent-
rifugen haben eine Leistungsaufnahme von 75 kW bis 90 kW, was im kontinuierlichen
Betrieb tiber 8760 h in einem Kostenbeitrag von 0,01 €/kg PHB fiir alle Szenarien verur-
sacht [71]. Nach dem Zentrifugieren folgt die Extraktion des PHB aus den erhaltenen
220.000 t Biofeuchtmasse. Um 1 kg Biofeuchtmasse aufzuarbeiten, wurden im Labor
10 kg DMC und 20 kg Ethanol verwendet und anschlieBend als Losemittelabfall entsorgt.

Bei einer linearen Skalierung wiirden so 2.200.000 t DMC und 4.400.000 t Ethanol be-
ndtigt. Nach einem Angebot der Firma GETCHEM CO. LTD. Beléuft sich der Preis bei
Lieferung in Gebinden von 23 t auf 672 €/t DMC. Fiir Ethanol liegt der Weltmarktpreis
bei 0,45 €/1, bzw. umgerechnet mit der Dichte von 0,789 kg/l bei 570 €/t [72]. Unter An-
betracht der oben genannten Mengen ergébe sich so ein Kostenbeitrag von fast 400 €/kg
PHB, was eine wirtschaftliche Vermarktung unabhingig aller anderer Kosten unmoglich
machen wiirde.

Daher muss fiir eine wirtschaftliche Skalierung des Prozesses eine Kostenreduktion in der
Skalierung angenommen werden. Eine Option diese zu erreichen, ist die Riickgewinnung
der Losemittel zur Wiederverwendung. Fiir das grundlegende und das ungiinstige Szena-
rio wird daher eine Riickgewinnungsrate von 90 % angenommen, fiir das optimistische
Szenario 99 %. Die zweite Moglichkeit, den Verbrauch der Losemittel zu senken, ist den
Prozess zu optimieren, sodass weniger Losemittel pro kg PHB verbraucht werden. Nach
Samori et. al. wird fiir die Extraktion des PHB nur die doppelte Menge statt der zehnfa-
chen Menge DMC bendtigt, was auch die benotigte Menge Ethanol um den Faktor fiinf
reduziert [31]. Diese Annahme wird flir die beiden Szenarien ,,Grundlegend* und ,,Opti-
mistisch* {ibernommen, fiir ,,Ungiinstig* wird die benodtigte Menge aus den Laborversu-
chen {ibernommen. Eine Ubersicht der getroffenen Annahmen fiir die einzelnen Szena-
rien sowie die daraus resultierenden Kostenbeitridge sind in Tabelle 36 gezeigt.
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Tabelle 36 Ubersicht der Kosten fiir DMC und Ethanol in Abhingigkeit unterschiedlicher
Riickgewinnungsraten und nach Samori et. al. reduziertem Lsemitteleinsatz fiir eine Produktion
von 10.000 t PHB pro Jahr [31].

,ungiinstig® , Grundlegend” ,,Optimistisch®
Benotigte Menge DMC pro kg PHB 10 kg 2 kg 2 kg
Riickgewinnungsrate 90% 90% 99%
Resultierende Jahreskosten DMC bei 672 €/t 149 Mio. € 29,8 Mio. € 2,98 Mio. €
Benétigte Menge Ethanol pro kg PHB 20 kg 4 kg 4 kg
Riickgewinnungsrate 90% 90% 99%
Resultierende Jahreskosten Ethanol bei 570 €/t 253 Mio. € 50,7 Mio. € 5,1 Mio. €
Kombinierter Kostenbeitrag je kg PHB 40,20 €/kg 8,05 €/kg 0,81 €/kg

Die hohe Riickgewinnung der Ldsemittel spart grole Mengen an Ressourcen, bendtigt
jedoch Energie. Da aktuell kein konkretes Verfahren vorliegt, erfolgt die Abschitzung
der Energiekosten ausgehend von der minimalen Trennarbeit 4Gpi» nach Formel 5. Diese
berechnet sich aus den Stoffmengen n; und den Molenbriichen x; der einzelnen Kompo-
nenten, sowie der Temperatur 7= 298 K und der allgemeinen Gaskonstante R = 8,314
J/mol-K.

AGpin = —RT Yy - In(x;) (5)
n;und x; sowie die zu deren Berechnung notwendigen Molaren Massen von Ethanol,

DMC und Wasser finden sich zusammen mit der Zusammensetzung der jeweiligen Sze-
narien in Tabelle 37.

Tabelle 37 Zusammensetzung des terndren Gemischs filir die verschiedenen Szenarien, sowie
die mit den molaren Massen berechneten Stoffmengen und Molenbriiche.

,»Qrundlegend* / ,,Optimistisch* ,,ungiinstig*
. Stoff- . . ..
Anteile menge Molenbriiche | Anteile [ Stoffmenge | Molenbriiche
[kg] n; [mol] Xi [kg] n; [mol] Xi
Ethanol |[46,07 4 68,9 0,528 20 4345 0,723
DMC 90,08 2 22,2 0,135 10 111 0,185
Wasser 18,02 1 55,5 0,337 1 55,5 0,092

Zur Abschdtzung der benétigten Prozessenergie wird die theoretische Trennarbeit mit
einem Faktor multipliziert. Dieser ist stark prozessabhéngig und reicht von 2 fiir simple
Trennverfahren bis iiber 50 bei der Abtrennung von stark wissrigen Ethanol-Wasserge-
mischen [73, 74]. Nicht beriicksichtigt dabei werden etwaige eingesetzte Hilfsstoffe und
deren Aufbereitung. Auch die bendtigte Reinheit hat gro3en Einfluss auf die notwen-
dige Energiemenge. Da es keine Anhaltspunkte zu einem mdglichen Prozess gibt, wird
fiir das optimistische Szenario ein niedriger Faktor von 5 gewéhlt, der sich in der Gro-
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Benordnung tiblicher Trennungen von zwei Phasen bewegt [75]. Fiir die anderen Szena-
rien wird ein Faktor von 10 gewihlt, der ein etabliertes Trennverfahren mit Azeotropen
widerspiegelt [75, 76]. Der Faktor konnte aufgrund des hier vorliegenden, komplexen
Trennverfahrens mit mehreren Azeotropen auch weit iiber den vorgenommenen Schit-
zungen liegen. Die nach Formel 3 berechnete minimale Trennarbeit und die daraus ab-
geschitzte Prozessenergie und Kostenbeitrag sind in Tabelle 38 gezeigt.

Tabelle 38  Schitzung der zur Losemittelriickgewinnung benétigten Energie und des resultie-
renden Kostenbeitrags auf Basis der minimalen Trennarbeit.

“Ungiinstig” “Grundlegend” “Optimistisch”

1-10-20kg 1-2-4kg 1-2-4kg

H,0 - DMC — EtOH H.O-DMC - EtOH  H,O — DMC — EtOH

Theoretische minimale

Trennarbeit fiir 1 kg Fer- | 1,14 MJ 0,37 MJ 0,37 MJ
mentationsbriihe (FB)

Faktor zur Sc.hatzung der 10 10 5
Prozessenergie

Prozessenergie jekg FB | 11,41 MJ 3,69 MJ 1,84 MJ
Gesamtenergie  bezogen | ¢o0 wh 225 GWh 111 GWh
auf 220 kt FB

Gesamtkosten bei . . .
0.1699 €/kWh 118,5 Mio. € 38,2 Mio. € 19,1 Mio. €
Kostenbeit je k

P;’ISB"“ atrag J¢ %81 1185¢€ 3,82 €/kg 1,91 €/kg

Der letzte Schritt des DSP ist die Trocknung des aus der Extraktion gewonnen PHB. Im
Labor wurde die Trocknung fiir 72 h bei 40 °C im Trockenschrank durchgefiihrt. Um den
Trocknungsprozess zu beschleunigen, wird im industriellen MaBstab eine moglichst hohe
Temperatur gewéhlt. Nach Ergebnissen von Chen et al. kann PHB weitgehend ohne Aus-
wirkungen auf das Polymer bei 60 °C getrocknet werden [77]. Konkrete Heizprogramme
miissen fiir die jeweilige Anlage getestet und an die Restfeuchte des Produkts angepasst
werden. Zur Orientierung wird der thermische Trockner TT120 von der Firma Neue
Herbold GmbH herangezogen, fiir den eine Kapazitit von bis zu 1000 kg pro Stunde
angegeben wird. Dieser besitzt drei Heizregister mit 30 kW Leistung und einen 30 kW
Motor [83]. Mit der Gesamtleistung von 120 kW und 8760 Betriebsstunden im Jahr wird
eine Leistung von 1,1 GWh benétigt. Dafiir fallen Kosten in Héhe von 0,02 € pro kg
fertigem PHB an. Dieser Preisanteil wird fiir alle drei Szenarien iibernommen.

In Abbildung 54 ist die Gesamtbetrachtung des DSP gezeigt. Hier wird deutlich, dass mit
den im Laborprozess eingesetzten Mengen DMC und Ethanol selbst bei 90 %iger Lose-
mittelriickgewinnung der Kostenbeitrag von 52,53 €/kg keinen konkurrenzfahigen Ver-
kaufspreis ermdglicht.
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53 9 0,48 Zellinaktivierung, Zentrifugieren und Trocknung
52 - P Energie Losemittelriickgewinnung

514 A\11,85 Losemittel
B NNNRISAN
T 0,35

.11 4 5,74

40,2

6 0,35

5 1,91
4 8,05 0,81

Kostenbeitrag

0] L

Unglinstig I Grundlegend Optimistisch | Szenario

90 % 99 % Losemittelriickgewinnung

100 % I 20 % Losemittelmenge relativ zu Labordaten

10 5 Faktor fiir Prozessenergie

Abbildung 54 Kostenzusammensetzung des Down-Stream-Processing fiir die drei verschie-
denen Szenarien mit den jeweils zugrundeliegenden Annahmen.

5.5.3 Gesamtbetrachtung und Interpretation der Skalierung

In dieser Skalierung wurden die reinen Betriebskosten, ohne Kosten fiir Personal und
Grundstiick, ohne Kosten fiir Anschaffung und Aufbau der Anlage, ohne anfallende War-
tungskosten und Versicherungen, betrachtet. Die Summe der Betriebskosten belduft sich
auf 5,72 €/kg PHB im Szenario ,,Optimistisch* und 17,89 €/kg im Szenario ,,Grundle-
gend®. Das Szenario “Ungiinstig™ wird aufgrund der im vorherigen Kapitel aufgezeigten
hohen Kosten im DSP nicht weiter aufgefiihrt.

5.5.3.1 Zusammensetzung der Betriebskosten

Im Szenario ,,Optimistisch* sind die Anteile fiir DSP und kontinuierliche Fermentation
an den Betriebskosten mit 54 % bzw. 46 % etwa gleich. Im dreimal so teuren Szenario
,Grundlegend* hat das DSP mit 79 % einen deutlich gréeren Anteil der Betriebskosten
und ist damit auch urséchlich fiir den groen Kostenunterschied der beiden Szenarien.

Fiir das Szenario ,,Optimistisch* sind die einzelnen Kostenanteile zusammengefasst in
Abbildung 55 dargestellt. Der groBte Kostenfaktor ist mit 33 % die Prozessenergie zur
Losemittelriickgewinnung. Die Kosten fiir die eingesetzte Menge An Ethanol und DMC
im DSP machen 14 % des PHBs aus. Abseits der Losemittelriickgewinnung machen die
Energiekosten fiir Fermentation und DSP, zusammengesetzt aus ,,.Druckluft®, ,,Heizen,
Riihren, Pumpen® und ,,Zellinaktivierung, Zentrifugieren und Trocknung® etwa 14 % der
Betriebskosten aus.
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Energie fiir Fermentation und DSP
0,8 € (14%)

Energie

\ Losemittelriickgewinnung
1,91 € (33,5%)

\

Salze und Chemikalien des Ndahrmediums inkl. NaOH
1,25 € (21,9%)

Glycerin (Kohlenstoffquelle)
0,94 € (16,5%)

Losemittel des DSP (EtOH und DMC)
0,81 € (14,2%)

=

Abbildung 55 Kostenanteile des skalierten Gesamtprozesses zum PHB-Preis von 5,72 €/kg
im Szenario ,,Optimistisch*.

Fiir die Prozessenergie zur Losemittelriickgewinnung wurde mit einer Reduktion der be-
notigten Losemittel um 80% gegeniiber dem Laborprozess und Faktor 5 fiir die Prozes-
senergie der Riickgewinnung gerechnet. Diese Annahmen befinden sich an der unteren
Grenze der theoretisch moglichen Kosten. Um diese zu realisieren, ist zum einen die Pro-
zessfiihrung des DSP erheblich zu optimieren und zum anderen muss die noch reintheo-
retische Losemittelriickgewinnung als hochst energieeffizienter Prozess entwickelt wer-
den. Zudem {ibersteigt die Energie der Losemittelriickgewinnung die Kosten fiir die Lo-
semittel des DSP. Dies ist auf die angenommene hohe Losemittelriickgewinnung von
99% zuriickzufiihren, was angesichts des noch zu entwickelnden Recyclings ebenfalls die
optimistischste Abschitzung darstellt. In der Realitit werden diese Kosten wahrschein-
lich steigen, da bei 95% der Aufwand fiir die Riickgewinnung und damit verbunden die
Prozessenergie und -kosten erheblich sinken kdnnen. Hier gilt es, ein 6konomisches Op-
timum zwischen Riickgewinnungsrate und Energieeinsatz zu finden. Fiir die weiteren
Salze und Chemikalien des Ndhrmediums ist das Ausmal der ,,economy of scale‘ nicht
abschlielend abschétzbar. Die hier angenommene 50 % ige Kostenreduktion kann,
ebenso wie die Kosten fiir das Rohglycerin, durch Faktoren wie lokale Rohstoffverfiig-
barkeit und Marktsituation sowohl héher als auch geringer ausfallen.
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5.5.3.2 Einordnung der Marktrelevanz

Der Verkaufspreis von PHB weist eine hohe Spanne auf. Es finden sich Angaben fiir
reines PHB von 12 §$ bis 60 $ pro kg bei grolen Abnahmemengen [78, 79]. Fiir den Ver-
gleich wird hier der ungefahre Mittelwert von 30 €/kg herangezogen, der nach miindli-
cher Aussage eines PHB-Lieferanten als realistisch angesehen werden kann. Ein detail-
lierter Vergleich des Marktpreises mit den skalierten Betriebskosten ist nicht moglich, da
das Ergebnis dieses Vergleichs mehr von der Abschidtzung der Kosten fiir Granulierung,
Verpackung, Lieferung, Lohn, Investitionen und Gewinnmarge abhingig ware als von
den ermittelten Betriebskosten.

Fiir das Szenario ,,Grundlegend* mit Betriebskosten von 17,89 €/kg ist ein Verkaufspreis
von 30 €/kg unter Beriicksichtigung aller weiteren Kosten vermutlich nur schwer reali-
sierbar. Mit der hier angenommenen Produktionskapazitit von 10.000 t pro Jahr wiirde
die Anlage zu den groBten der Welt zdhlen [80], weshalb der angestrebte Verkaufspreis
deutlich unterhalb des durchschnittlichen Marktpreises liegen sollte.

Das Szenario ,,Optimistisch* hingegen bietet mit Betriebskosten von 5,72 €/kg eine gute
Basis, um PHB zu einem attraktiven Preis auf dem Markt zu bringen.

5.5.3.3 Vergleich mit anderen Skalierungen der Literatur

Zur weiteren Einordnung sollen die ermittelten Kosten mit anderen Arbeiten zur Skalie-
rung der PHB-Synthese verglichen werden. Vergleichbare Skalierungen der Literatur er-
geben Preise inklusive Personal- und Investkosten und teilweise auch inklusive Gewinn-
margen unterhalb der reinen Betriebskosten von 17,89 €/kg im Szenario ,,Grundlegend
[81-83]. Daher wird fiir diesen Vergleich nur das Szenario ,,Optimistisch* herangezogen.
Kumar et al betrachtet eine PHB-Synthese nach dem Fed-Batch-Verfahren und einem
Down-Stream-Processing mittels SDS und NaOH, ebenfalls basierend auf Rohglycerin
als Kohlenstoffquelle. Durch die konventionelle Aufschlussmethode ist der kombinierte
Losemittelbedarf deutlich niedriger als bei der vorliegenden kontinuierlichen Synthese
und betrdgt nur 0,35 kg anstelle der im Szenario ,,Optimistisch® angenommenen 6,0 kg
pro kg PHB. Aufgrund dieses geringen Verbrauchs reduzieren sich die Kosten fiir den
Losemitteleinkauf. Dariiber hinaus entféllt bei Kumar et al. das Losemittelrecycling,
wodurch auch die Kosten hierfiir wegfallen. So belaufen sich die Betriebskosten ohne
Lohn jahrlich auf Cy = 5,94 Mio. §, was bei der jéhrlichen Produktionsmenge von Sy =
331,7 t einen Preis von 17,90 $/kg PHB bedeutet [82]. Zur Abschitzung der ,,economy
of scale* wendet Kumar et al. das Potenzgesetz an. Fiir eine Produktionsmenge von S =
10000 t pro Jahr und einem typischen Wert fiir den Skalierungsfaktor von n = 0,6 ergeben
sich nach Formel 6 Gesamtkosten von C'=45,8 Mio. $ und damit, unter Beriicksichtigung
eines Wechselkurses von 1,08 $/€ (Durchschnitt 2024) Kosten von 4,24 €/kg [84-86].
Der Skalierungsfaktor kann je nachdem, wie stark die Kosten der Anlage von der ,,eco-
nomy of scale* profitieren, von 0,5 fiir sehr gute Skalierung bis 1 zu keinem Skalierungs-
effekt variiert werden. Durch Variation des Skalierungsfaktors zu n = 0,7 errechnet sich
ein Preis von 5,96 €/kg, wodurch dieser bereits iiber den 5,72 €/kg dieser Arbeit liegt.
S

C=¢,- (g)n 6)
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Demnach kann hier keine Aussage getroffen werden, ob der kontinuierliche Prozess die-
ses Projektes beziiglich der Betriebskosten besser oder schlechter als der Vergleichspro-
zess abschneidet, jedoch, dass beide Skalierungen Betriebskosten in der gleichen Gro-
Benordnung ergeben.
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6 Zusammenfassung

Im Folgenden werden die zentralen Ergebnisse der im Rahmen des Projekts durchgefiihr-
ten Arbeiten zusammenfassend dargestellt. Die Projektarbeiten lassen sich dabei in fiinf
iibergeordnete Teilbereiche gliedern.

Im Mittelpunkt stand die Modifikation und Optimierung des kontinuierlichen Biosynthe-
seprozesses von Polyhydroxybutyrat (PHB), beginnend mit der Fermentation bis hin zur
nachgeschalteten Aufarbeitung (Downstream Processing) und der anschlieBenden Mate-
rialanalyse. Ziel war es, sowohl die Effizienz der Biosynthese zu steigern als auch gezielt
die Materialeigenschaften, wie die mittlere Molmasse oder den PDI des synthetisierten
PHB, zu beeinflussen.

Der daraus entwickelte kontinuierliche Syntheseprozess wurde anschlieend im Rahmen
einer techno-6konomischen Analyse sowie einer 6kobilanziellen Bewertung untersucht.
Diese Analysen dienten der Abschétzung der Skalierbarkeit des Verfahrens und der 6ko-
nomischen Tragfahigkeit bei einer Produktionskapazitit von 10.000 Tonnen pro Jahr.

AbschlieBend wurden Blends aus PHB und Polyvinylacetat (PVAc) hergestellt, um die
daraus resultierenden Verdnderungen der Materialeigenschaften zu quantifizieren. Ziel
dieser Arbeiten war es, das Eigenschaftsspektrum von PHB gezielt zu erweitern.

6.1 Kontinuierliche Fermentation und Biosynthese des PHB

In mehreren kontinuierlich betriebenen Fermentationen konnten steady-state Bedingun-
gen in der zweistufigen Bioreaktorkaskade umgesetzt werden. Insgesamt war der techni-
sche Aufwand jedoch deutlich hher als zunidchst angenommen. Herausforderungen erga-
ben sich durch Besonderheiten des Dauerbetriebs wie Verschleifl am Riihrerantrieb, Aus-
fall der Messtechnik sowie Aufzeichnungsliicken durch Softwareprobleme. Biologisch
bedingte Herausforderungen waren vermehrte Schaumbildung sowie Kontamination
durch Fremdkeime. Der Prozess erwies sich jedoch auch unter diesen Gesichtspunkten
als unerwartet robust und stabil. Die maximale Laufzeit betrug 1126 h.

Eine als Optimierung des Mediums zur Steigerung der Biomasse in Reaktor 1 umgesetzte
Erhohung der Ammoniumsulfatkonzentration fiihrte vermutlich zu einer Inhibierung der
PHB-Einlagerung durch eine zu hohe Sulfatkonzentration in der darauffolgenden Reak-
torstufe. Aufgrund der aufgefiihrten Schwierigkeiten konnten nicht in allen kontinuierli-
chen Fermentationen PHB in ausreichender Menge fiir Analytik und Folgeversuche ge-
wonnen werden. Die mittleren Molmassen lagen im Bereich von 29.289 Da bis
416.830 Da, der PDI lag bei ca. 2 (+/- 13 %). Ein eindeutiger Zusammenhang zwischen
Fermentations- und/oder Extraktionsbedingungen ist aufgrund der geringen vollstindig
analysierbaren Probenanzahl nicht eindeutig erkennbar. Die zielgerichtete Steuerung der
Molmassen konnte aufgrund der genannten technischen und biologischen Herausforde-
rungen nicht wie beabsichtigt untersucht werden.

Die Entwicklung der auf dem green solvent DMC basierenden Extraktion konnte erfolg-
reich abgeschlossen werden. Die mit DMC und Ethanol extrahierten Proben wiesen alle
eine hohe Reinheiten von iiber 99 % auf und waren im Gegensatz zu den mit NaClO
extrahierten Proben durchweg sehr gut analysierbar.
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6.2 Direktextrusion von PHB und PVAc

Mittels Direktextrusion wurde das Blendverhalten zwischen PHB und PV Ac untersucht
und der Einfluss des Anteils an PV Ac auf die Materialeigenschaften wie Viskositit, Zug-
festigkeit, Schlagzidhigkeit untersucht. Mittels Direktextrusion konnten erfolgreich com-
poundiert und direkt Bénder extrudiert werden, aus denen Probekorper entnommen wur-
den. Die Schmelzeviskositdtsbestimmung zeigte eine lineare Abnahme der Viskositit mit
zunehmender Konzentration an PVAc und die Bruchdehnung konnte im Vergleich zu
reinem PHA bis zum 30fachen von (10% auf 297 %) gesteigert werden bei einem bei
einem Anteil von 60 % PHB und 40 % PV Ac. Zudem wurden die Schlageigenschaften
der Polymer Blends bei Raumtemperatur und -30 °C untersucht. Die Kerbschlagzidhigkeit
der PHB/PV Ac-Blends zeigt bei Raumtemperatur zunichst einen Anstieg um ca. 42 %
bei niedrigen PV Ac-Anteilen von 10 und 20 %, bedingt durch die weichmachende Wir-
kung von PVAc. Bei hoheren Anteilen von 30 und 40 % sinkt die Zahigkeit jedoch auf
etwa 46 % des Ursprungswertes, vermutlich aufgrund zunehmender Phasenseparation
und damit einhergehender Rissbildung. Bei -30 °C bleibt die Kerbschlagzéhigkeit gene-
rell niedrig, steigt aber leicht (ca. 33 %) mit zunehmendem PV Ac-Anteil. Dies wird auf
mogliche Verdnderungen in der Phasenmorphologie zuriickgefiihrt, wobei das sprode
Verhalten insgesamt bestehen bleibt, da beide Komponenten unterhalb ihrer Glasiiber-
gangstemperatur liegen. Die Untersuchungen verdeutlichen eine signifikante Verdnde-
rung der Materialeigenschaften in Abhingigkeit vom PV Ac-Anteil, wobei insbesondere
die Reildehnung eine ausgeprigte Abhédngigkeit von der PV Ac-Konzentration aufweist.

6.3 Analysemethoden zur Beurteilung der Materialqualit:it

Ein zentraler Aspekt zur Beurteilung der Qualitét der im Rahmen des Projekts syntheti-
sierten PHB-Proben — und damit auch zur Bewertung der Effizienz der kontinuierlichen
Biosynthese — war die umfassende Analyse der hergestellten Materialien. Zu diesem
Zweck wurden auf Basis eines kommerziell verfiigbaren PHB geeignete Verfahren zur
Bestimmung der mechanischen, chemischen und thermischen Eigenschaften entwickelt
und angepasst.

Obwohl mit dem kommerziellen Referenzmaterial eine solide methodische Grundlage
geschaffen werden konnte, stellte die geringe Menge an im Projekt gewonnenem PHB
eine erhebliche Einschrinkung fiir die Analytik dar. Aus diesem Grund konnten nur Ver-
fahren angewendet werden, die mit sehr kleinen Probenmengen auskommen. Dazu zéhl-
ten thermogravimetrische Analysen (TGA), Differential Scanning Calorimetry (DSC),
Gelpermeationschromatographie (GPC) sowie rheologische Messungen einzelner ausge-
wihlter Proben mittels Platte-Platte-Rheologie zur Bestimmung der Viskositét.

Wihrend TGA- und DSC-Messungen fiir simtliche Proben erfolgreich durchgefiihrt wer-
den konnten, erwies sich insbesondere die GPC-Analyse zur Bestimmung der mittleren
Molmassen als herausfordernd. Fiir eine zuverldssige Quantifizierung mittels GPC ist
eine vollstindige Losung der Probe im verwendeten Losemittel zwingend erforderlich.
Dies gelang bei Proben, die mittels Dimethylcarbonat (DMC) extrahiert wurden und eine
entsprechend hohe Reinheit aufwiesen. Demgegeniiber zeigten Proben, die durch Extrak-
tion mit Natriumhypochlorit (NaClO) gewonnen wurden, hiufig Verunreinigungen und
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Riickstéinde aus dem Biosyntheseprozess. Diese beeintrichtigten die Loslichkeit maBgeb-
lich und verhinderten in vielen Féllen eine GPC-Analyse vollstindig.

Interessanterweise ldsst sich das Loslichkeitsverhalten der Proben daher nicht nur als ana-
lytische Herausforderung, sondern auch als erster qualitativer Indikator fiir den Erfolg der
Biosynthese sowie die Effektivitit des anschlieBenden Reinigungsprozesses interpretie-
ren.

6.4 Okobilanzielle Betrachtung

Die okobilanzielle Betrachtung umfasst eine cradle-to-gate Betrachtung des Laborpro-
zesses im Hinblick auf die fiir biobasierte Materialien besonders relevanten Indikatoren
Treibhausgas-, Eutrophierungs-, Landnutzungs- und Wassernutzungspotential. Die de-
klarierte Einheit wurde auf 1 kg trockenes PHB gesetzt und der Laborprozess ohne Ein-
beziehung eines Effizienzfaktors auf 1 kg skaliert. Die Herstellung des PHB wurde in drei
Prozessschritte aufgeteilt: Der kontinuierliche Prozess (CONTI), der Downstream Pro-
zess (DSP) und die Entsorgung / Recycling der Losemittelabfille aus dem Downstream
Prozess (SW). Da es sich beim vorliegenden Prozess um einen Labormalstab handelt,
wihrend im optimierten, industriellen Prozess davon auszugehen ist, dass weniger Mate-
rial und Losemittel eingesetzt werden, wurde ein closed-loop Recycling des EtOH und
des DMC in Szenarien beriicksichtigt. Die Teilprozesse des DSP sowie des SW tragen
beide etwa gleichermaBBen zum Treibhausgaspotential bei. Der CONTI Prozess spielt
beim betrachteten Laborprozess nur eine untergeordnete Rolle. Innerhalb des CONTI-
Prozesses tragen hauptsédchlich der Energieverbrauch (ca. 80 %) und das verwendete Gly-
cerin (ca. 20 %) zum Treibhausgaspotential bei. Das Treibhausgaspotential des Down-
Stream Prozesses wird dominiert vom Einsatz der Losemittel. Ein Recycling der Lose-
mittel von 50 % bzw. 80 % verringert demnach das Treibhausgaspotential. Bei der Lose-
mittelverwertung hat die Verbrennung der Losemittel den dominanten Einfluss. Die Ener-
gie, die zur Auftrennung angenommen wird, spielt hier nur eine untergeordnete Rolle,
sodass ebenfalls ein Losemittelrecycling von 50 % bzw. 80 % eine Verringerung des
Treibhausgaspotentials um 50 % bzw. 80 % zur Folge hat. Das Eutrophierungspotential
wird dominiert vom Down-Stream-Processing, die Landnutzung vom kontinuierlichen
Prozess und das Wassernutzungspotential vom Ldsemittelrecycling. Zusammenfassend
lasst sich festhalten, dass das Treibhausgaspotential und das Wassernutzungspotential
durch eine Optimierung des Losemittelbedarfs unter industrieller Durchfiihrung des Pro-
zesses reduziert wiirden und nur so mit konventionellen Kunststoffen vergleichbare Um-
welteinwirkungen erlangen.

6.5 Technookonomische Analyse

Die technodkonomische Bewertung und Skalierung des kontinuierlichen Prozesses auf
eine Jahresproduktion von 10.000 Tonnen PHB untersuchte drei Szenarien hinsichtlich
ihrer Betriebskosten. Diese fokussieren sich auf Kosten fiir Rohstoff, Chemikalien und
den Energieeinsatz und enthalten keine Angaben zu Lohn, Investition oder Versicherung.
Im Szenario ,,Ungiinstig* fiihrten die hohen Kosten im DSP infolge des sehr hohen L6-
semitteleinsatzes zu einem wirtschaftlich nicht tragfdhigen Ergebnis von weit iiber
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50 €/kg. Auch das Szenario ,,Grundlegend* mit Betriebskosten von 17,89 €/kg liegt deut-
lich liber einem wettbewerbsfahigen Niveau, da der Marktpreis von PHB bei etwa 30 €/kg
liegt und zusitzlich Kosten fiir Aufbereitung, Transport und Gewinnmargen sowie die
nicht betrachteten Lohn- und Investitionskosten beriicksichtigt werden miissen. Das Sze-
nario ,,Optimistisch® zeigt mit 5,72 €/kg die wirtschaftlichste Kostenstruktur. In allen
Szenarien entstehen die hochsten Kosten im DSP durch die Extraktion mit den Losemit-
teln DMC und Ethanol, deren Kosten ohne Riickgewinnung prohibitiv wéren. Durch An-
nahme einer 99%igen Riickgewinnung mittels energieeffizienter Trennung konnten die
Kosten auf 0,81 €/kg PHB fiir Losemittel und 1,91 €/kg fiir die Energie ihrer Riickgewin-
nung gesenkt werden. Weitere Kosten im DSP entstehen durch Zellinaktivierung, Zent-
rifugation und Trocknung, die jedoch in Summe mit 0,35 €/kg PHB moderat ausfallen.
Der grofite Anteil entféllt auf die Energie zur Losemittelriickgewinnung (33,5 %), gefolgt
von den Chemikalien und Salzen des Nahrmediums (21,9 %), der Kohlenstoffquelle Gly-
cerin (16,5 %) und den Kosten der Losemittel EtOH und DMC fiir das DSP (14,2 %). Die
restlichen Energiekosten machen etwa 14 % aus. Andere technodkonomische Skalierun-
gen der Literatur erzielen oft Preise und Kosten unterhalb des durchschnittlichen Markt-
preises. Im direkten Vergleich mit diesen zeigen sich die Betriebskosten im optimisti-
schen Szenario konkurrenzfahig.

6.6 Weiterer Forschungsbedarf

Nach Abschluss des Projekts wird der weitere Forschungsbedarf wie folgt bewertet. Die
Weiterentwicklung der kontinuierlichen Biosynthese von PHB ist prinzipiell vielverspre-
chend. Hier sollte jedoch der Fokus auf die Medienoptimierung spezifisch fiir den konti-
nuierlichen Betrieb gelegt werden. Im Gegensatz zu Batch- oder Fed-Batch-Kultivierun-
gen, in denen anfdnglich zu hohen inhibierenden Konzentrationen durch einen Stoffwech-
sel gedingten Verbrauch iiber die Prozesszeit abgebaut werden, sind die Zellen bei kon-
tinuierlichen Prozessen dauerhaft den Umgebungsbedingungen wie Nihrstoffkonzentra-
tionen etc. ausgesetzt. Inhibitionen und Limitierungen konnen somit den Prozess iiber die
gesamte Prozesszeit negativ beeinflussen.

Um auch groBere Mengen PHB im Zuge eines Upscaling gewinnen zu kénnen, miissen
neben Reaktor auch geeignete Downstream-Anlagen verwendet werden. Die Abtrennung
der Zellen aus der Fermentationsbriihe ist beispielsweise unter den Aspekten Arbeitszeit
und Personaleinsatz nur mit einem Tellerseparator effizient moglich. Die Extraktion mit-
tels DMC ist auch fiir den grofBeren MaB3stab technisch geeignet. Hier sollte jedoch be-
riicksichtigt werden, dass der Losemittelverbrauch auch unter der ambitionierten An-
nahme einer Losemittelriickgewinnung von 99 % ein Kostentreiber hinsichtlich der Her-
stellungskosten ist.

Ein erheblicher weiterer Forschungsbedarf besteht insbesondere im Bereich der Polymer-
blends auf Basis von Polyhydroxybutyrat (PHB). Die zuvor dargestellten Ergebnisse ver-
deutlichen, dass sich die Materialeigenschaften von PHB durch geeignete Blendstrategien
in einem breiten Spektrum modifizieren lassen. Dies eroffnet neue Perspektiven fiir den
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Einsatz von PHB in technischen Anwendungen, die bisher aufgrund begrenzter Eigen-
schaften nicht realisierbar waren — ein Aspekt, der insbesondere fiir den Automobilbau
von hoher Relevanz ist.

Mit dem zunehmenden Marktdurchbruch von Elektrofahrzeugen — ein Trend, der sich
gemil aktuellen Prognosen (laut IAE sollen bis 2030 weltweit ca. 50 % aller Neuwagen
Elektrofahrzeuge sein) in den kommenden Jahren weiter verstarken wird — verdndern sich
auch die Anforderungsprofile an Kunststoffe grundlegend. So sind beispielsweise Kunst-
stoffkomponenten im Motorraum von Elektrofahrzeugen aufgrund der deutlich geringe-
ren thermischen Belastung weniger stark beansprucht als bei konventionellen Verbren-
nungsmotoren. Dies erdffnet Spielrdume flir den Einsatz neuer, bislang nicht etablierter
Werkstoffe — allerdings miissen dafiir Herstellungsprozesse noch so optimiert werden,
dass die Nachhaltigkeit durch Energie- und Medieneinsatz positiv bleibt und Kosten wett-
bewerbsfihig zu konventionellen Kunststoffen sind.

Parallel dazu ist ein zunehmender Trend in der Automobilindustrie hin zu nachhaltigen
Materialien zu beobachten. Hersteller setzen verstirkt auf biobasierte oder recycelte
Kunststoffe, um 6kologische Zielvorgaben und regulatorische Anforderungen zu erfiillen.
Vor diesem Hintergrund erscheinen PHB und darauf basierende Blends als vielverspre-
chende Werkstoffoptionen mit groBem Entwicklungspotenzial. Allerdings bedarf es
hierzu noch intensiver Forschung, insbesondere im Hinblick auf Langzeitstabilitdt, Ver-
arbeitbarkeit und Performance unter realen Einsatzbedingungen.
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