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1 ZUSAMMENFASSUNG 

In modernen Fluid-Kreisläufen der landbasierten marinen Aquakultur ist ein Hauptaspekt die Scho-

nung der Ressourcen. Produktionsintegrierte Photobioreaktoren mit Mikroalgen sind eine Möglich-

keit, das Prozesswasser von gelösten Nährstoffen zu befreien. Mikroalgen sind photosynthetisch 

aktive Organismen, die die gelösten Nährstoffe in energetisch hochwertige und verwertbare Biomas-

se umwandeln, dem Kreislauf-Prozess überschüssiges Kohlenstoffdioxid entziehen und gleichzeitig 

essentiellen Sauerstoff an das Kreislauf-System abgeben. Neben dem Nährstoffrecycling haben 

Mikroalgen ein großes Potential als alternative Rohstofflieferanten für Lebensmittel, pharmazeuti-

sche Industrie, aber auch als Biokraftstoffe (Biomethan und Biodiesel). Das hier verfolgte Vorhaben 

fokussiert sich auf die Entwicklung eines neuen Verfahrens für die marine Aquakultur mit der Beson-

derheit der Nutzung verfügbarer Nährstoffe aus einem industriellen Lebensmittelproduktionsprozess 

(Aquakultur). Die Integration eines zweiten Produktionsprozesses (Mikroalgen) in den Basisprodukti-

onsprozess (Fischproduktion) eröffnet die Möglichkeit des Recyclings und damit einer Verbesserung 

der Nachhaltigkeit bzw. der Umweltverträglichkeit in Aquakulturen.  

Um Mikroalgen im Großmaßstab einsetzen zu können, wurde für die experimentellen Untersuchun-

gen an unterschiedlichen Typen von Photobioreaktoren ein Fluid-Kreislauf als Belastungsstufe aufge-

baut, in dem, als primärer Kreislauf, Fische gehalten werden. Der primäre Kreislauf erzeugt aquakul-

turtypische Nährstoffflüsse für den Betrieb der Photobioreaktoren, die in einem sekundären Kreislauf 

betrieben werden. Das Prozesswasser aus dem Primärkreislauf wird zum sekundären Kreislauf ge-

führt, dort aufbereitet und dem Primärkreislauf wieder zugeleitet. Parallel dazu wurde die Leistungs-

fähigkeit von verschiedenen Mikroalgen, Prozesswasser aus der Aquakultur als Quelle für Nährstoffe 

zu nutzen untersucht. Die Wahl der Mikroalge für dieses Vorhaben fiel auf Nannochloropsis salina 

und ist begründet durch ihre Wachstumsfähigkeit in Prozesswasser sowie ihre relativ geringe Größe, 

die sie gegenüber den Scherkräften, wie sie in Photobioreaktoren, Rückhaltungsstufen und Erntepro-

zessen auftreten, stabiler1 machen.  

Die Laborarbeiten bei der Subitec GmbH lieferten die ersten Erkenntnisse über das Wachstumverhal-

ten von Nannochloropsis in Flachplatten- Airlift Reaktoren. Zunächst wurden die methodischen Vo-

raussetzungen für die Biomassebestimmung als Trockensubstanz in einem Kalibrierungsexperiment 

geschaffen. Die Produktivität von N. salina bei unterschiedlichen Produktionsbedingungen (Tempera-

turabhängigkeit und Zugabe von Eisen) wurde in einem 6 L Subitec Flat Panel-Airlift (FPA) Photobio-

reaktor experimentell ermittelt. Es zeigte sich, dass sich eine Zunahme der volumetrischen Produkti-

vität sowohl mit steigenden Fluid-Temperaturen als auch durch eine Eisenzufuhr erzielen lässt. In der 

Versuchshalle der HTW wurde ein 120 L Photobioreaktors der Subitec GmbH aufgebaut. Langzeitver-

suche zeigten Wachstum und Ansprüche von Nannochloropsis in künstlichem Meerwasser und Pro-

zesswasser aus der dafür aufgebauten Belastungsstufe.  

Im Rahmen von Vorversuchen wurde die energetische sowie verfahrenstechnische Eignung eines 

Flotationsverfahrens als Erntestufe innerhalb einer produktionsintegrierten Mikroalgen-Anlage über-

prüft. In der Firma Sander durchgeführte Experimente zeigten, dass eine Abschäumung bzw. Flotati-

on von Mikroalgen im technisch sinnvollen Maßstab nur mit einem Luft/Ozon-Gemisch machbar ist.  

In jedem Fall verbessert das produktionsintegrierte Verfahren des Photobioreaktors die Energiebilanz 

des primären Produktionskreislaufs dadurch, dass Prozessenergie und Hilfsstoffe für die Denitrifikati-

on eingespart werden können. Gleichzeitig wird mit dem aus den Photobioreaktoren zurückgeführ-
                                                           
1
 Vandanjon, L., Rossignol, N., Jaouen, P., Robert, J.M., Quemeneur, F., 1999: Effect of Shear on Two Microalgae Species. 

Contribution of Pumps and Valves in Tangential Flow Filtration Systems. Biotechnology and Bioengineering, 63(1):1-9. 
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ten Prozesswasser, Sauerstoff in den primären Kreislauf überführt, was von Bedeutung für die Wirt-

schaftlichkeit des primären Produktionsprozesses ist bzw. die Nachhaltigkeit und Umweltverträglich-

keit von landbasierten Aquakulturanlagen deutlich verbessert. Es konnte gezeigt werden, dass Koh-

lenstoffdioxid effektiv über den sekundären Produktionskreislauf aus dem Prozesswasser des pri-

mären Kreislaufs  entfernt- und der Energiebedarf für eine Kohlenstoffdioxidentgasung im Primär-

prozess gesenkt werden kann. Neben den vorläufigen Versuchen zur Algenflotation wurden weitere 

Untersuchungen zur Prozessoptimierung durchgeführt. Ein optimiertes Zellretentionsverfahren ist 

essentiell für eine hohe Biomasseproduktion sowie eine hohe Nährstoffelimination in Photobioreak-

toren. Hierzu wurde ausgehend von Nährstoffdaten der Landmark Belastungsstufe eine erste ab-

schätzende Modellierung eines Zellretentionsverfahrens durchgeführt. Die Modellierung dient einer-

seits als Basis für die Auslegung einer Zellretentionsmembran und andererseits als Grundlage für 

weitere Messprogramme. Im Labor konnten bereits erste Ergebnisse hinsichtlich einer Algenrückhal-

tung mittels Membranverfahren gewonnen werden. Demnach ist die Filterbarkeit der Mikroalge 

Nannochloropsis salina und die Machbarkeit des Membranverfahrens gegeben und muss in fortfüh-

renden Experimenten weiter optimiert werden.  

In einer ersten Machbarkeitsanalyse konnte das ökonomische Potential einer Bioerdgasproduktion in 

Kombination mit dem produktionsintegrierten Verfahren aufgezeigt werden.  

Durch die Förderung dieses Projektes konnte ein erfolgversprechender Weg beschritten werden. In 

der ersten Projektphase konnten verschiedene Fragestellungen erfolgreich bearbeitet werden. An 

diese Ergebnisse kann in der folgenden zweiten Projektphase angeknüpft werden, in der sich die 

Arbeiten auf die Entwicklung eines funktionsfähigen Verfahrens fokussieren. Die Bislang erzielten Er-

gebnisse zeigen die Machbarkeit auf, sodass mit einer erfolgreichen Bearbeitung in der zweiten Pro-

jektphase gerechnet werden kann. 

2 EINLEITUNG 

Das in der Förderinitiative Aquakultur geförderte Projekt «Nährstoff-Recycling in landbasierten mari-

nen Kreislaufanlagen durch die integrierte Produktion von Algenbiomasse» befasst sich mit der Ent-

wicklung neuer biotechnologischer Konzepte und Verfahren, speziell zur Verbesserung der Umwelt-

verträglichkeit und allgemein zur Verbesserung der Nachhaltigkeit von Aquakulturen. 

Die Nachhaltigkeit der marinen Aquakultur wird durch die Verfahrenstechnik bestimmt, wobei die 

Verfahrenstechnik des «Fluid-Kreislaufs» in Zukunft einen besonderen Stellenwert einnehmen wird. 

Das Verfahren des «Fluid-Kreislaufs» ist von der Umwelt entkoppelt, so dass extreme meteorologi-

sche und hydrologische Bedingungen (Sturm, Wellen, Sturmfluten), industrielle (Ölunfälle, Kernreak-

torunfälle) oder biogene Gefahren  (z.B. Red Tides, hohe Primärproduktion, gelatinöses Plankton) 

nicht zu einer Beeinflussung der Produktionsbedingungen führen, die in konventionellen Verfahren 

der Aquakultur weder strukturell noch konstruktiv beherrscht werden können.  

Insbesondere Ursache und Wirkungen der biogenen Gefahren müssen zu der Überlegung führen, die 

Produktionen aus ökologischen und ökonomischen Abwägungen in sichere Produktionsverfahren zu 

überführen. Die ökologischen Folgen von Aquakulturen sind vielfach beschrieben. Mittlerweile exis-

tieren regional erhebliche Risiken für Aquakulturen, die in Verbindung  mit der Umwelt stehen. Zwei 

Beispiele zeigen die Problematik auf: (1) Habitatveränderungen durch Aquakulturen können die Ent-

wicklung gelatinösen Planktons fördern2, das in unglücklichen Konstellationen die Fischpopulation in 

                                                           
2
 Zhijun Dong, Dongyan Liu, John K. Keesing, 2010: Jellyfish blooms in China: Dominant species, causes and consequences. 

Marine Pollution Bulletin 60:954–963 
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Netzgehegen3 auslöschen kann. (2) Die primäre Planktonproduktion, selbst wenn es sich nicht um 

toxische Dinoflagellaten (Red Tide) handelt, kann zu einer Verknappung von Sauerstoff im Bereich 

von Aquakulturen4 führen, wobei auch vermutet werden kann, dass die Zufuhr von Nährstoffen als 

Folge der Exkretion der Zuchttiere (Ammoniotelie), die Entwicklung des Phytoplanktons begünstigt. 

Die Gefahren sind also offensichtlich auch auf Kaskadeneffekte zurückzuführen, so dass nur die Ent-

koppelung der Aquakultur von der Umwelt die Sicherheit von Produktionssystemen wirklich verbes-

sern kann.    

Im Gegensatz zu technischen Gefahren (Kontaminationen, Havarien) erscheinen insbesondere die 

biologischen Gefahren für die konventionelle Aquakultur kaum beherrschbar. Vielfach handelt es sich 

dabei um irreversible ökologische Schäden als Folge anthropogener Eingriffe in natürliche Lebens-

räume. Diese Situation hat einen neuen, fragwürdigen Trend ausgelöst, die Offshore Aquakultur. Ein 

Ausweichen der Aquakultur auf den offenen Ozean vermindert ohne Frage die Risiken küstennaher 

Standorte, ist aber mit einer Reihe von weiteren Schwierigkeiten5 behaftet, die auch Fragen der Zu-

gänglichkeit (Extremwetterlagen), der Sicherheit von Schifffahrtswegen oder die Transportenergie 

umfassen. Aufgrund der kontinuierlichen Freisetzung von Organismen und Stoffen aus Aquakulturen, 

ist zu hinterfragen, ob Ozean-Aquakulturen überhaupt nachhaltig sein können. Auf kurzen Zeitskalen 

sind die Effekte nur schwer erkennbar, selbst wenn sie aus grundlegender wissenschaftlicher Er-

kenntnis systemimmanent und damit real sind. 

Auf der anderen Seite sind «Fluid-Kreisläufe» moderner Bauart nahezu geschlossene Produktionssys-

teme, aus denen Stoffströme kontrolliert verwertet werden können. Das eröffnete die Möglichkeit 

des Recyclings und damit einer Verbesserung der Nachhaltigkeit. Ökosysteme werden bei dieser 

Form der Aquakultur vor Nährstoffeinträgen6  geschützt. Die im Prozesswasser zirkulierenden Nähr-

stoffe, Stickstoff (N) und Phosphor (P), global knappe Ressourcen7,8, können für die Produktion von 

Mikroalgen verwendet werden. Dazu wird hier das Verfahren des Photobioreaktors eingesetzt, wel-

ches eine bessere Effizienz gegenüber Tanksystemen9 erwarten lässt. Dabei kann die Nutzung von 

Nährstoffen aus Abwässern die Wirtschaftlichkeit der Mikroalgenproduktion10,11 verbessern. Hier 

wird ein zweiter Weg verfolgt. Durch die Koppelung  der Produktionssysteme für Fisch und Mikroal-

gen wird nicht nur verwertbare Mikroalgen-Biomasse produziert, der autotrophe Produktionsprozess 

trägt gleichzeitig zur Wasseraufbereitung (Nährstoffelimination) in der Fischproduktion bei; Abwas-

ser wird vermieden, die Umweltverträglichkeit der Aquakultur verbessert. 

                                                           
3
 Ulf Båmstedt, Jan Helge Fosså, Monica B. Martinussen & Audun Fosshagen, 1998: Mass Occurrence Of The Physonect 

Siphonophore Apolemia Uvaria (Lesueur) In Norwegian Waters. Sarsia. 83:79-85 
4
 Takashi Yoshikawa, Osamu Murata, Ken Furuya, Mitsuru Eguchi, 2007: Short-term covariation of dissolved oxygen and 

phytoplankton photosynthesis in a coastal fish aquaculture site. Estuarine, Coastal and Shelf Science 74:515-527 
5
 Mark J. Kaiser, Brian Snyder, Yunke Yu, 2011: A review of the feasibility, costs, and benefits of platform-based open ocean 

aquaculture in the Gulf of Mexico. Ocean & Coastal Management 54:721-730. 
6
 Julio A. Camargo, Álvaro Alonso, 2006: Ecological and toxicological effects of inorganic nitrogen pollution in aquatic eco-

systems: A global  assessment. Environment International, 32(6):831-849 
7
 David A. Vaccari, 2009: Phosphorus Famine: The Threat to Our Food Supply. Scientific American Magazine, June 3, 38 

8
 Philip H. Abelson, 1999: A Potential Phosphate Crisis, Science 283(5410):2015 

9
 Pierre Collet, Arnaud Hélias, Laurent Lardon, Monique Ras, Romy-Alice Goy, Jean-Philippe Steyer, 2011: Life-cycle assess-

ment of microalgae culture coupled to biogas production. Bioresource Technology 102:207–214 
10

 Chang Duk Kang, Jin Young An, Tai Hyun Park, Sang Jun Sima, 2006: Astaxanthin biosynthesis from simultaneous N and P 
uptake by the green alga Haematococcus pluvialis in primary-treated wastewater. Biochemical Engineering Journal 31:234–
238 
11

 Luis F. Razon, Raymond R. Tan, 2011: Net energy analysis of the production of biodiesel and biogas from the microalgae: 
Haematococcus pluvialis and Nannochloropsis. Applied Energy 88:3507-3514. 
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Mikroalgen sind auf ganz unterschiedliche Weise verwertbar: Sie können wertvolle Rohstoffe liefern, 

können für die Herstellung von Biotreibstoffen verwendet oder auch unmittelbar einer Energiewand-

lung zugeführt werden: 

 

 

Lebensmittelproduktion 

Aquakultur  
    Essentielle Fettsäuren 
    Astaxanthin 
    Lebendfutter 
    Fischfutter 
    Proteine 

Patil V, Kallqvist T, Olsen E, Vogt G, Gislerod HR., 2007: Fatty acid composition of 12 
microalgae for possible use in aquaculture feed. Aquaculture International, 15:1–9. 
Reitan, K. I., Rainuzzo, J. R., Øie, G., and Olsen, Y., 1997: A review of the nutritional 
effects of algae in marine fish larvae. Aquaculture, 155, 207–221 
Jaime Fabregas and Conception Herrero, 1986: Marine microalgae as a potential source 
of minerals of fish diets. Aquaculture, 51 (1986) 237—243 

Industrie 

Kosmetika Stolz, P. and Obermayer, B.: Manufacturing microalgae for skin care. Cosmetics Toilet-
ries, 120, 99–106 (2005). 

Feinchemikalien Rossignol, N., Lebeau T., Jaouen P., Robert J. M., 2000: Comparison of two membrane 
photobioreactors, with free or immobilized cells, for the production of pigments by a 
marine diatom. Bioprocess Engineering 23, 495-501 

Biotreibstoffe Microalgae for biodiesel production and other applications: A review. Teresa M. Mata, 
Antonio A. Martins, Nidia. S. Caetano Renewable and Sustainable Energy Reviews 14 
(2010), 217–232  
Biofuels from microalgae—A review of technologies for production, processing, and 
extractions of biofuels and co-products Liam Brennan, Philip Owende Renewable and 
Sustainable Energy Reviews 14 (2010) 557–577 

Medizin/Pharmazeutische Anwendungen 

Immunstimulanzien Kube N. und Waller U., 2003: Blaue Biotechnologie: Stand und Perspektiven der mari-
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Luz E. de-Bashan, Yoav Bashan, 2010: Immobilized microalgae for removing pollutants: 
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Schwermetallabsorption Romera E, Gonzalez F, Balleste A, Blazquez ML, Munoz JA., 2008: Biosorption of Cd, Ni, 
and Zn with mixtures of different types of algae. Environmental Engineering Science, 
25:999–1008. 
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In nächster Zukunft wird die kommerzielle Produktionslage der Meeresfischzucht (MFV) in Betrieb 

gehen, die eine Jahresproduktion von 500 Tonnen Fisch anstrebt. Ein Ziel in Völklingen ist es, eine 

Brutanstalt für Larvenstadien und Jungfische neuer Arten, d.h. Arten, die nicht standardmäßig für die 

Aquakultur verfügbar sind, aufzubauen. Für dieses Vorhaben ist eine sichere Versorgung mittels 

Mikroalgen unabdingbar. Mikroalgen bilden die Basis des marinen Nahrungsnetzes und sind eine 

vornehmliche Quelle von essentiellen Fettsäuren (EFAs) in der Aquakultur.  Sie werden in einer höhe-

ren Trophiestufe unter anderem von Rädertierchen (Zooplankton) aufgenommen. Die Fettsäuren 

gewährleisten z. B. die Fruchtbarkeit und das Wachstum von Zooplanktonarten12,13, welche wiede-

rum, wie die Rädertierchen der Gattung Brachionus,  in vielen Aufzuchtstadien für den Transfer von 

essentiellen Fettsäuren in die Fischlarven eingesetzt werden. Renaud und Perry14 konnten in ihren 

Experimenten nachweisen, dass sich ein erhöhter Salzgehalt (20-30 PSU) positiv auf den Gesamtli-

pidgehalt und den Gehalt an essentiellen Fettsäuren (EFAs) wie 20:5 (n-3) und/oder 22:6 (n-3) in 

Mikroalgen auswirkt.  

Das hier verfolgte Vorhaben fokussiert sich auf die Entwicklung eines neuen Verfahrens für die mari-

ne Aquakultur mit der Besonderheit der Nutzung verfügbarer Nährstoffe aus einem industriellen 

Lebensmittelproduktionsprozess (Aquakultur). Das anhaltend starke Wachstum der Aquakultur dient 

der Versorgung der weiter wachsenden Weltbevölkerung mit Nahrungsmitteln. Durch die Integration 

eines zweiten Produktionsprozesses (Mikroalgen) in den Basisproduktionsprozess (Fischproduktion), 

werden Biomassen in Koppel- und Kaskadennutzungen hergestellt. Dieses Nutzungskonzept ist auf-

grund der zunehmenden globalen Verknappung von Ressourcen eine in vielen Bereichen vorrangig zu 

verfolgende Zukunftsstrategie und wird in diesem Projekt erstmalig für landbasierte Produktionsan-

lagen für die marine Aquakultur demonstriert.  

  

                                                           
12

 Levine, D.M., Sulkin, S.D., 1984: Nutritional significance of longchain polyunsaturated fatty acids to the zoel development 
of the Brachyuran crab, Eurypanopeus depressus. J. Exp. Mar. Bio., 211-223 
13

 Enright, C.T. et al. 1986: Evaluation of Phytoplankton as diets for juvenile Ostrea edulis. J. Exp. Mar. Bio., 1-13 
14

 Renaud, S.M., Parry, D.L. 1994: Microalgae for use in tropical aquaculture II: Effect of salinity and growth, gross chemical 
composition and fatty acid composition of three species of marine microalgae. J. Appl. Phycol., 347-356 
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3 HAUPTTEIL 

3.1 Aufbau eines Fluid-Kreislaufs als Belastungsstufe [AP1] 

Für die experimentellen Untersuchungen an unterschiedlichen Typen von Photobioreaktoren musste 

ein Fluid-Kreislauf als Belastungsstufe aufgebaut werden, in dem, als primärer Kreislauf, Fische gehal-

ten werden sollten. Der primäre Kreislauf sollte aquakulturtypische Nährstoffflüsse für den Betrieb 

der Photobioreaktoren erzeugen, die in einem sekundären Kreislauf betrieben werden sollten. Das 

Prozesswasser aus dem primären Kreislauf sollte zum sekundären Kreislauf geführt, dort aufbereitet 

und dem Primärkreislauf wieder zuge-

leitet werden.  

 Der Aufbau des Fluid-Kreislaufs wur-

de in enger Zusammenarbeit mit dem 

Institut für Physikalische Prozesstech-

nik der HTW (IPP) durchgeführt. Das 

Projekt hatte zu dieser Zeit noch kei-

nen Mitarbeiter, sodass die Arbeiten 

von Mitarbeitern des IPP durchgeführt 

wurden. Dadurch war es möglich, den 

primären und sekundären Kreislauf 

nicht nur mit den notwendigen Basis-

komponenten auszustatten, sondern 

auch, den Anlagenbetrieb zu au-

tomatisieren. Die Vorgehensweise war 

streng systematisch, um Biologen, 

Ingenieure und insbesondere Studenten bzw. Examenskandidaten auf dem gleichen Wissensstand zu 

halten. Das Lastenheft war der erste Schritt, das neben Fließbild, Aufstellungsplan und Beschreibung 

der einzelnen Komponenten auch biologische und hydrodynamische Berechnungen, Grenzwerte und 

eine grundlegende Beschreibung der Automatisierung umfasste. Es war Grundlage für die Auswahl 

und Beschaffung der Komponenten und für die Aufstellung des Pflichtenhefts, das alle Arbeiten, die 

auch durch Studierende der HTW als Examensarbeiten durchgeführt wurden, umfasste. Unterstüt-

zung erhielt das Projekt durch die Mitarbeit von Fulvio Mafucci, einem Gastwissenschaftler der Bio-

logischen Station Anton Dohrn in Neapel, der zwei Monate in der Forschungshalle Völklingen mitar-

beitete. Für die Beschaffung der Komponenten und die Ausführung der Arbeiten wurden in deutli-

chem Umfang Mittel über ein paralleles Projekt, ARTESS15, eingesetzt. Ohne diese zusätzlichen Pro-

jektmittel hätte der Fluid-Kreislauf nicht in der geplanten Form aufgebaut werden können. 

Der Salzwasser-Fluid-Kreislauf in der Forschungshalle in Völklingen konnte im März 2011 in Testbe-

trieb genommen werden. Zu diesem Zeitpunkt waren zunächst nur die absolut notwendigen Kontrol-

linstrumente und Regelkreise implementiert. Der Testbetrieb diente einerseits der Erprobung der 

Anlage, andererseits der Konditionierung des nitrifizierenden Biofilters, der während der Testphase 

mit gelösten Nährstoffen (suspendierte Futterpellets) belastet wurde. Im weiteren Verlauf wurde die 

Automatisierung vorangetrieben. Der Aufbau und die Automatisierung des Fluid-Kreislaufs sind in 

Abb. 3.1-2 dargestellt. Die Komponenten des Fluid-Kreislaufs sind in Tab.  3.1-1 zusammengestellt 

und grundlegend beschrieben.  

                                                           
15

 ARTESS: Automatisierung von kreislaufgeführten Prozessen. Initialförderung im Bereich Automatisierung (Projektleitung: 
Prof. Dr. B. Faupel und Prof. Dr. U. Waller) durch die Hochschule für Technik und Wirtschaft des Saarlandes. 

Abb. 3.1-1: Der Fluid-Kreislauf in der Forschungshalle in Völklingen. Im 
Hintergrund die Wasseraufbereitung, im Vordergrund der Haltungstank, 
links der Subitec Photobioreaktor. 
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Abb. 3.1-2: Fließbild des primären Fluid-Kreislaufs als Belastungsstufe für die experimentellen Untersuchungen mit un-
terschiedlichen Photobioreaktoren. 

Der Fluid-Kreislauf mit einem Volumen von ≈ 10.1 m³ besteht aus einem Produktionsbecken, das mit 

der Prozesswasseraufbereitung verbunden ist. Der Einlauf für das aufbereitete Prozesswasser ist an 

der Wasseroberfläche montiert, der Auslauf ist zentral am Beckenboden eingebaut. Zusätzlich gibt es 

ein in der Beckenwand montiertes Überlaufrohr (Skimmer), das über eine Leitung direkt mit dem 

Vorratsbehälter verbunden ist. Im Normalbetrieb fließt das Wasser durch die Abflussleitung am Be-

ckenboden in den Trommelfilter. Die Höhe des Einlaufs am Trommelfilter bestimmt den Wasserpegel 
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im Fischbecken. Nach der ersten mechanischen 

Filtration im Trommelfilter, die der Abschei-

dung größerer Partikel dient (> 40 µm), wird 

das Prozesswasser zu einem Vorratsbehälter 

geführt. Aus dem Vorratsbehälter wird das 

Prozesswasser mittels einer Pumpe dem Ab-

schäumer zur Feinfiltration zugeführt, wo es 

zusätzlich mit Ozon behandelt wird. Die Dosie-

rung von Ozon, welches vor Ort in einem 

Ozongenerator hergestellt wird, erfolgt mittels 

der Messung des Redox-Potentials. 

Die Hauptförderpumpe fördert das physika-

lisch/chemisch aufbereitete Prozesswasser 

zum aeroben, nitrifizierenden Biofilter, von wo 

es frei über ein Strahlrohr zurück in den Fisch-

tank fällt. Im Fischtank wird damit eine zirkulä-

re Grundströmung angeregt. Im Fischtank wird 

zusätzlich mittels eines Lufthebers Wasser am 

Boden angesaugt, belüftet und mit einem 

Strahlrohr an der Oberfläche zur Strömungsinduktion abgeleitet. Damit wird das Prozesswasser mit 

Sauerstoff versorgt. Ein zweiter, identischer Heber wird unabhängig von der Anlage als Notsystem 

kontinuierlich im Fischtank betrieben. 

Tab.  3.1-1: Beschreibung der zentralen Komponenten des primären Fluid-Kreislaufs für die experimentellen Untersu-
chungen an Photobioreaktoren. 

Bezeichnung Beschreibung 

Fischbecken Das Fischbecken ist aus GFK gefertigt und hat die Dimensionen (LxBxH) von 5.07 x 2.02 x 0.7 m 
(7.1 m³). Die Ecken sind abgerundet. In der Mitte am Boden befindet sich ein zentraler Was-
serablauf, der mit einem Standrohr verbunden ist, so dass der Wasserstand innerhalb des 
Fischbeckens eingestellt werden kann. 

Trommelfilter HYDROTEC Trommelfilter mit Kunststoff-Filtergaze. Das Prozesswasser wird druckfrei filtriert. 
Die Reinigung der Filtergaze erfolgt durch Rückspülung mittels eines Düsensystems bei dre-
hender Trommel. Die Schlämme werden in einer Spülrinne aufgefangen und können gezielt 
entsorgt werden. 
 
Hersteller: Hydrotec 
Typ: HDF501-1P in GRP 
Wasserfluss typisch: 7.2 m³/h bei 25 mg/l suspended solids. 
Wasserfluss maximal: 15 m³/h 
Filterporengröße: 40 µm  
Elektrischer Anschluss: 3x380-415V, 50Hz  

Vorratsbehälter Der Vorratsbehälter ist aus GFK gefertigt und hat die Dimensionen (LxBxH) von 1.79 x 0.68 x 
0.5 m (0.61 m³). Der Wasserstand im Behälter wird durch eine Pegelsonde (1/0) über die SPS 
überwacht und bei Niedrigstand die an den Vorratsbehälter angeschlossenen Pumpen ausge-
schaltet. 

Puffertank Der Puffertank nimmt bei Anlagenstillstand das Restwasservolumen auf, das nicht im Sam-
melbehälter gespeichert werden kann. Er hat die Dimensionen (LxBxH) von 1.15 x 0.96 x0.66 
m (0.73 m³). 

Abb. 3.1-3: Der Fluid-Kreislauf in der Forschungshalle Völklin-
gen. Im Vordergrund der Abschäumer, im Hintergrund der 
SUBITEC Photobioreaktor. 
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Bezeichnung Beschreibung 

Pumpe 1 Kreiselpumpe aus Kunststoff, Fabrikat BADU 44/4. Maximale Fördermenge 21 m³ bei 2.2 m 
Förderhöhe (gemessene Fördermenge). 

Abschäumer Der Abschäumer dient der Entfernung (Filterung) feiner partikulärer Substanz. Die grundle-
gende Funktionsweise ist die Aufbereitung des Wassers im Gegenstrom mit einem Luft/Ozon-
Gemisch. Die Zufuhr des Luft/Ozongemisches erfolgt durch einen Venturi Injektor. Durch die 
Luft/Ozon-Zugabe entsteht an der atmosphärischen Grenzfläche aus oberflächenaktiven 
Substanzen Schaum, an dem Partikel anhaften. Das Filtersubstrat sind also Luft bzw. Ozonbla-
sen mit einer organischen Grenzflächenmembran zwischen Luft/Gasraum und Fluid (Prozess-
wasser). Die Abfuhr des Schaums und der Partikel erfolgt über einen Schaumauffangbehälter 
nach Übertritt des wasserhaltigen Schaums an der Oberkante eines Schaumsammelrohrs. Der 
Prozesswasser-Auslauf erfolgt druckfrei. 
Hersteller: Erwin Sander Elektroapparatebau GmbH 
Typ: Helgoland 500 
Nennhöhe HN 2000 mm 
Wasserdurchsatz 11 m³/h  
Verweilzeit 1.5 min  
Eingesaugte Luftmenge 5 m³/h  
Wasserinhalt 270 l 

Ozongenerator Ozongenerator: Ozon wird durch den sogenannten Corona-Effekt erzeugt. Luft oder Sauerstoff 
wird zwischen zwei Elektroden geführt. Elektrische Entladungen erzeugen das Ozon aus den 
Sauerstoffmolekülen. Das Ozon wird dem Abschäumer zugeführt. Die Menge des zugeführten 
Ozons kann durch die Messung des REDOX-Potentials im Prozesswasser geregelt werden, da 
die Zuführung von Ozon das REDOX-Potential im Wasser anhebt. Als Regelalgorithmus kann 
eine nicht-lineare Regressionsgleichung, die den Zusammenhang zwischen der Ozonkonzent-
ration und dem REDOX-Potential beschreibt, verwendet werden. 
 
Hersteller: Erwin Sander Elektroapparatebau GmbH 
Typ: Multizon 5 

Pumpe 2 Kreiselpumpe aus Kunststoff, Fabrikat BADU 21/40 53. Maximale Fördermenge 21 m³/h bei 2 
m Förderhöhe (Herstellerangabe). 

Biofilter  
(aerob) 

Der Biofilter dient der Entgiftung des Prozesswassers. Giftiges Ammoniak, das Hauptexkreti-
onsprodukt von aquatischen Organismen, wird in Nitrat umgesetzt. Der Biofilter ist ein um-
schlossener Reaktionsraum, in dem ein Trägermaterial (Füllkörper) mit einem spezifischen 
Gewicht nahe dem des Prozesswassers als Aufwuchsfläche für Bakterien bewegt wird. Die 
Bakterien wandeln den in das Wasser exkretierten Ammoniumstickstoff in Nitratstickstoff um, 
der in erster Näherung als nicht toxisch angenommen werden kann. Die Bewegung der Biokö-
rper erfolgt mittels eines Luftstroms (Luftblasen) aus einer Düse am Boden des Biofilters. Der 
Biofilter ist aus PE/PP gefertigt und verschweißt. Es werden Füllkörper der Fa Kaldness ver-
wendet. 
Abmessungen: 
Durchmesser 0.7 m 
Gesamthöhe 2.5 m 
Auslaufhöhe 2.2 m 
Volumen 0.85 m³ 

Biofilter 
(anaerob) 

Der anaerobe Biofilter dient der Entfernung des Nitratstickstoffs (Denitrifikation). Konstruktiv 
ist die Denitrifikation als Festbettfilter ausgeführt und wird im Nebenstrom zum aeroben 
Biofilter mit einem geringen Prozesswasserfluss betrieben. Als Kohlenstoffquelle wird Essig-
säure in den Zulauf dosiert, die einerseits den mikrobiellen Abbau des im Wasser gelösten 
Sauerstoffs fördert, andererseits ist sie die Kohlenstoffquelle für die Denitrifikanten (Bakte-
rien). Während des Experimentes sichert die Denitrifikation die Stickstoffentfernung, wenn 
nicht ausreichend Stickstoff in den Photobioreaktoren festgelegt werden kann. 
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Der Trommelfilter und der Abschäumer werden beim momentanen Stand der Ausrüstung noch mit 

Stadtwasser rückgespült, um die aus dem Prozesswasser 

entfernten Partikel abzutransportieren. Die Druckpum-

pen für eine Erweiterung der Anlagen sind vor Ort, kön-

nen aber aufgrund fehlender Mittel nicht angeschlossen 

werden. Es bestehen Kontakte zu Unternehmen, die an 

einer Zusammenarbeit interessiert sind und eventuell 

fehlende Komponenten zur Verfügung stellen werden.  

Der Trommelfilter wird zeitlich kontrolliert und in Ab-

hängigkeit vom Pegelstand gespült, die Spülung des Ab-

schäumers erfolgt zeitgesteuert. Im Haupttank sowie im 

Vorratsbehälter sind Sonden für die Messung des pH-

Werts, des Redox-Potentials, der Leitfähigkeit und der 

Konzentration von gelöstem Sauerstoff eingebaut. Die 

Wassertemperatur wird als sekundäre Messgröße der 

Leitfähigkeitssonde erfasst. Die analogen Messsignale 

werden über Analog−Digitalwandler an eine SIEMENS 

speicherprogrammierbare Steuerung (SPS) übergeben. Die SPS nimmt zusätzlich die binären Signale 

der Pegelsonden im Trommelfilter sowie im Vorratsbehälter auf. Im Nebenstrom ist zusätzlich ein 

Denitrifikationsfilter eingebaut, der mit Essigsäure als organisches Substrat betrieben werden kann. 

Bislang konnte dieser Filter noch nicht aktiviert werden, da notwendige Dosierpumpen fehlten. Die 

Dosierung der Essigsäure soll später in Abhängigkeit vom im Auslauf gemessenen Redox-Potential 

über die SPS erfolgen. Die Regulation des pH-Wertes im Prozesswasser erfolgt zurzeit mittels Calci-

umhydroxid-Dosierung (Kalkmilch). Sinkt der pH-Wert aufgrund der Kohlenstoffdioxidausscheidung 

der Fische unterhalb des festgelegten Wertes von pHsoll ≥ 7.4, wird Kalkmilch über eine Membran-

pumpe zu dosiert. 

Abb. 3.1-5: Blick in den Haltungstank mit 2000 juvenilen Wolfsbarschen kurz nach dem Besatz. Die Besatzdichte bezo-
gen auf das Volumen des Haltungstanks betrug 1.7 kg/m³. 

Abb. 3.1-4: Die Calciumhydroxid-Dosierung. 
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Die Automatisierung des Fluid-Kreislaufs ist mittlerweile in den Grundoperationen abgeschlossen 

und die Funktionen sind überprüft worden. Der nächste Schritt ist die Konkretisierung eines Prozess-

leitsystems zum Führen der verfahrenstechnischen Anlagen in der zweiten Projektphase. Das Leitsys-

tem besteht aus prozessnahen Komponenten (PNK) und Bedien- und Beobachtungsstationen (BuB), 

die mit Mitteln eines Interreg-Projektes beschafft werden konnten. Das Prozessleitsystem wird nach 

aktueller Planung folgende Routinen beinhalten: 

PNK zur Steuerung von Aktoren und Aufnahme der Messwerte 

(1) Alarmsystem 

(2) Anlagenvisualisierung 

(3) Messwertvisualisierung 

(4) Technische Diagnosemöglichkeiten 

(5) Datenschnittstellen zu externen Systemen 

(6) Recheneinheiten für anspruchsvollere Regelungstechnik 

(7) Systeme zur Datensicherung. 

Hard- und Software werden durch das Labor «Automatisierung» der HTW unter der Leitung von Prof. 

Faupel implementiert. Weitere Ziele, die in der zweiten Projektphase in Zusammenarbeit mit Unter-

nehmen verfolgt werden sollen, sind der 

(1) Abbau von Unvorhersagbarkeit durch Datenanalyse 

(2) Erkennen von Ursachen für fehlerhafte Prozesse 

(3) Formalisieren des «Produktionswissens»  

(4) Unterstützung bei der Prozessführung 

(5) Exakte Kapazitätsanalyse durch Monitoring der Produktionsdaten. 
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3.2 Analyse der spezifischen Kultivationsbedingungen [AP 2] 

Der vollständig automatisierte Fluid-Kreislauf (10 m3) für die Bereitstellung der gelösten Nährstoffe 

läuft seit Mai 2011 mit einem Fischbesatz, Dicentrarchus labrax, in der Forschungshalle Völklingen. 

Der primäre Kreislauf (Fluid-Kreislauf) hat die Aufgabe, aquakulturtypische Nährstoffflüsse für den 

Betrieb der Photobioreaktoren als sekundären Kreislauf aufzubauen. Das mit Nährstoffen beauf-

schlagte Prozesswasser aus dem primären Kreislauf wird am Auslass des Abschäumers zum sekundä-

ren Kreislauf geführt und in den sekundären Komponenten, den produktionsintegrierten Photobiore-

aktoren, aufbereitet. Danach wird es wieder dem Primärkreislauf zugeleitet.  
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Abb. 3.2-1: Prozessvariablen im LANDMARK Fluid-Kreislauf für Wolfsbarsche, Dicentrarchus labrax. 

Seit Inbetriebnahme des Fluid-Kreislaufs wurden die grundlegenden Prozessvariablen in der experi-

mentellen Anlage kontinuierlich gemessen. Im Haupttank sowie im Vorratsbehälter sind Messsonden 

für die Erfassung des pH-Werts, des REDOX-Potentials, der Leitfähigkeit und der Konzentration von 

gelöstem Sauerstoff eingebaut. Die Wassertemperatur wird als sekundäre Messgröße der Leitfähig-

keitssonde erfasst. Die analogen Messwerte werden über Analog/Digitalwandler an die speicherpro-

grammierbare Steuerung (SPS) übergeben, sodass ein kontinuierliches Datenlogging sowie eine Ar-

chivierung der Daten erfolgt. Parallel dazu wurde in regelmäßigen Messphasen die Konzentration von 

Ammonium/Ammoniak, Nitrit, Nitrat sowie Phosphat im Fluid des primären Kreislaufs kolorimetrisch 

erfasst. Ergänzend zu der photometrischen Verfahrensweise wurde im Januar 2012 ein C/N-Analy-

sengerät für Flüssigproben kalibriert und in Betrieb genommen, der das komplette Kohlenstoff- und 

Stickstoffspektrum erfasst (TN, TIC, TOC und TC). Im Februar 2012 wird zusätzlich ein Flow-Injection 

Analyser für die Erfassung von Nitrit und Ammonium zur Verfügung stehen, um die genauen Stoff-

flüsse zu verfolgen und zu analysieren. Die Abb. 3.2-1 und Tab.  3.2-1 geben einen Überblick über die 

Prozessvariablen Salzgehalt, Wassertemperatur, pH-Wert, Kohlenstoffdioxid-Angebot (CO2*= physi-

kalisch gelöster sowie anorganisch gebundener Kohlenstoff) sowie die Stickstoff- und Phosphatkon-

zentrationen in der LANDMARK-Anlage.  

 

Tab.  3.2-1: Mittelwerte für grundlegende Prozessvariablen des LANDMARK Fluid-Kreislaufs. 

 

Salzgehalt 

[PSU] 

Temperatur 

[°C] 
pH 

CO2* 

[mg/l] 

NO3
-
 -N 

[mg/l] 
PO4

3- 
 [mg/l] 

Mittelwert 20.05 23.39 7.37 80.73 145.87 10.54 

  1.3 0.9 0.1 11.5 58.7 5.9 
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Optisch ist das Prozesswassers ohne Trübung und Färbung. Die Fische zeigen bei einer Besatzdichte 

von ca. 20 kg/m3 spontanes Verhalten und ordnen sich in Schwarmstrukturen an. Die verhaltensbio-

logischen Beobachtungen zeigen keine Auffälligkeiten, das Fressverhalten ist rigoros, was typisch für 

Fische ist.  

 

 
Abb. 3.2-2: Prozessvariablen im Fluid-Kreislauf für Kingfish, Seriola lalandi, der Erwin Sander Elektroapparatebau GmbH. 

Weitere Messwerte wurden im Prozesswasser einer semi-kommerziellen Kreislaufanlage mit dem 

Fisch Seriola lalandi bei der Erwin Sander Elektroapparatebau GmbH in Uetze/Eltze erhoben (Abb. 

3.2-2, Tab.  3.2-2). Sie sind Vergleichswerte für die typische Belastung in Produktionssystemen. Der 

allgemeine Aufbau dieser Kreislaufanlage inklusive der Komponenten der Wasseraufbereitung ist in 

erster Näherung identisch zur Völklinger Forschungsanlage. Die Größe des Biofilters, die Parallel-

schaltung einer Denitrifikationsstufe sowie eine höhere Besatzdichte mit Kingfish, Seriola lalandi, 

weichen hingegen von den Bedingungen in Völklingen ab. Die Tab.  3.2-2 gibt eine Übersicht über die 

Prozessvariablen Salzgehalt, Wassertemperatur, pH-Wert, Kohlenstoffdioxid-Angebot sowie die 

Stickstoff- und Phosphatkonzentrationen. 

 

Tab.  3.2-2: Mittelwerte für grundlegende Prozessvariablen im Fluid-Kreislauf für Kingfish, Seriola lalandi, der Erwin 
Sander Elektroapparatebau GmbH. 

 

Salinität 

[PSU] 

Temperatur 

[°C] 
pH CO2* [mg/l] 

NO3
-
 -N 

[mg/l] 
PO4

3-
 [mg/l] 

Mittelwert 30.37 22.66 7.55 199.02 48.46 6.39 

  3.2 1.4 0.1 49.2 34.6 2.3 

 

Mikroalgen ändern ihre zelluläre, biochemische Zusammensetzung in Abhängigkeit von auftretenden 

Umweltbedingungen (Prozessparameter) und zeigen unter artspezifischen Bedingungen ein optima-

les Wachstum. Dies impliziert vorrangig das Nährstoff-Angebot, das Licht, die Temperatur sowie den 

Salzgehalt im umgebenden Medium (Brown et al. 1989, Roessler 1990). Anhand von Literaturdaten 

lassen sich für Nannochloropsis salina folgende spezifische Optimalbereiche festlegen. Bei einem 

Salzgehalt von 20-31 PSU, einer Temperatur von 19-26 °C und einem pH von 7.4-7.8 lassen sich hohe 

Zelldichten sowie eine gute Wachstumsrate erzielen. Die aktuellen Prozessvariablen sowohl aus der  

LANDMARK- als auch aus der KINGFISH-Anlage erfüllen diese elementaren Kriterien. Für die Aquakul-
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tur ist die Mikroalge N. salina aufgrund der hohen Qualität der Biomasse (hohe Konzentration von 

zellulärer Eicosapentaensäure) und ihrem immensen Adaptationspotential von großer Bedeutung. 

In nächster Zukunft können ebenso Messdaten aus dem Prozesswasser der kommerziellen Produkti-

onslage der Meeresfischzucht (MFV) gewonnen werden bzw. wird es möglich sein, Prozesswasser für 

weitere experimentelle Untersuchungen aus einer produzierenden Kreislaufanlage zu erhalten. Die 

Fertigstellung der Produktionsanlagen der MFV erfolgt zeitrichtig zum Beginn der zweiten Pro-

jektphase, in der die Photobioreaktoren in der so genannten Freilandphase betrieben und optimiert 

werden sollen. Die messtechnische Ausrüstung wurde in der ersten Phase abgeschlossen.   
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3.3 Selektion geeigneter Mikroalgen [AP 3] 

Die Leistungsfähigkeit von verschiedenen Mikroalgen, Prozesswasser aus der Aquakultur als Quelle 

für Nährstoffe zu nutzen, wurde in zwei Ansätzen untersucht: Ein Methode waren Mikroplatten (Kul-

turvolumen 1 ml) mit ganztägiger künstlicher Beleuchtung. Die zweite Methode waren Kulturfla-

schen, die natürlichem Licht ausgesetzt wurden. Die Mikroplatten wurden für die Artenselektion 

eingesetzt, die Kulturflaschen dienten dem Nachweis eines kontinuierlichen Wachstums unter den 

gegebenen Bedingungen.  

3.3.1 Auswahl und Beschaffung der Arten 

Die Integration von Photobioreaktoren für die Produktion von Mikroalgen in eine Wasseraufberei-

tung eines Fluid-Kreislaufs stellt spezielle Anforderung an die Mikroalgen:  

(1) Mikroalgen müssen in nährstoffreichem Meerwasser (Prozesswasser) wachsen, 

(2) sie sind potentiell hohen Scherkräften in Photobioreaktoren, Pumpen und Filtern ausgesetzt und 

(3) es sollten Stämme sein, die in der Aquakultur als sicher (nicht toxisch) gelten.  

Marine Mikroalgen wurden aus der Kultursammlung des Centre of Marine and Estuarine Ecology 

(CEME, Niederlande), der Sammlung Algenkulturen in Göttingen (SAG) und von dem Lieferanten 

BlueBioTech GmbH (BB) beschafft und untersucht. Die in Tab.  3.3-1 aufgeführten sechs Arten kamen 

nach einer Vorselektion in MDV-Kulturmedium (CEME) in die nähere Wahl. 

 

Tab.  3.3-1: Liste der Arten 

Familie Art Stammnummer Lieferant 

Chlorophyceae Chlorella autotrophica CCY 9931, CCMP 243 CEME, NL 

 Chlorella stigmatophora SAG 9.86 SAG 

 Brachiomonas sp. CCY 0810 CEME, NL 

 Tetraselmis chui SAG 8-6 SAG, BB 

Eustigmatoceae Nannochloropsis salina SAG 40.85 SAG, BB 

Diatomeae Phaeodactylum tricornutum CCY 9811, UTCC 162  CEME, NL 

 

3.3.2 Nährstoffangebot, Nährstoffaufnahme und Mangelversorgung 
Zur Verbesserung der Nachhaltigkeit der Wasseraufbereitung sollen die Mikroalgen die im Prozess-

wasser des primären Kreislaufs gelösten Pflanzennährstoffe Nitrat, Phosphat und Hydrogencarbonat 

in Biomasse einbauen. Mit der Ernte der Mikroalgen werden die Nährstoffe physikalisch aus dem 

Prozesswasser entfernt. Damit die Mikroalgen diese Funktion, Aufnahme von Nitrat, Phosphat und 

Hydrogencarbonat (Bikarbonat) optimal ausführen, darf das Wachstum nicht durch das Fehlen eines 

Nährstoffs oder durch bestimmte Inhaltsstoffe im Prozesswasser behindert werden. Um festzustel-

len, welche Arten im Prozesswasser den höchsten Ertrag erbringen, wurde die Nährstoffaufnahme in 

Kleinstkulturen auf Mikroplatten untersucht. Das Wachstum wurde mit einem Mikroplatten-Reader 

als Zunahme der Trübung bei 750nm Wellenlänge gemessen (Abb. 3.3-1).  

In den Mikroplatten mit einer Anordnung von 48 einzelnen Mikrokulturen in Reihen und Spalten, 

wurde für die Versuche nur die 24 innen gelegenen Mikrokulturen benutzt, um gleiche Bedingungen 

hinsichtlich Licht (Energiesparlampe 27 W) und Temperatur (18 – 22°C) voraussetzen zu können.  
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Abb. 3.3-1: Mikroplatten-Versuchsaufbau (links) und Mikroplattenreader (rechts). 

Zu Beginn der Untersuchungen war Prozesswasser aus einem Fluid-Kreislauf in der Forschungshalle 

Völklingen für die Zucht einer marinen Garnele (Penaeus monodon) verfügbar. Das Seewasser war 

mit einer hochwertigen, handelsüblichen Seesalzmischung «Tropic Marin», die speziell für die Hal-

tung von empfindlichsten Organismen ausgelegt ist, hergestellt worden. Die Untersuchungen erga-

ben, dass die marinen Grünalgen Chlorella autotrophica und Brachiomonas sp. sowie die Kieselalge 

Phaeodactylum tricornutum in dem Prozesswasser einen deutlichen Biomasseertrag aufwiesen. Im 

MDV-Kulturmedium und im künstlichen Meer-

wasser war die asymptotische Optische Dichte 

(maximaler Ertrag der Biomasse) geringer, bzw. 

konnte kein Wachstum verzeichnet werden 

(Abb. 3.3-2). Bei Zugabe zusätzlicher Nährstoffe 

erhöhte sich der Ertrag in allen Kulturen (Abb. 

3.3-2). In jedem Fall konnte eine Wachstums-

hemmung durch Inhaltsstoffe im Prozesswasser 

anhand der vorliegenden Ergebnisse ausge-

schlossen werden.  

Im Prozesswasser bedingt der Ozon gestützte 

Abschäumprozess die Oxidation von Eisen-

ionen. In den in Abb. 3.3-2 dargestellten Ver-

suchsserien wurde jeweils eine Gruppe zusätz-

lich mit 0.7 mg/l Eisen versorgt. Der Vergleich 

der asymptotischen Optischen Dichten zeigt, 

dass in diesen Versuchen (maximale Optische 

Dichte <1.2) der Zusatz von Eisen keinen Effekt 

auf den Ertrag hatte. Ein Eisenmangel lag dem-

zufolge  in diesem Versuchsmaßstab nicht vor.  

 

Der Fluid-Kreislauf in der Forschungshalle Völ-

klingen für die Zucht von marinen Garnelen war 

auf geringe Nährstoffkonzentrationen (Nitrat) 

ausgelegt worden. Deshalb wurde im weiteren 

Verlauf Prozesswasser aus einem experimentel-

len Fluid-Kreislauf der Erwin Sander Elektroap-

paratebau GmbH verwendet. Dieses Seewasser 

 

 

0

0,2

0,4

0,6

0,8

1

1 2 3 4 5 6

0 N_Mix

10% N-Mix

30% N-Mix

100% N-Mix

Abb. 3.3-2: Asymptotische Optische Dichte für  Brachiomonas 
sp. (oben) und Phaeodactylum tricornutum (unten) in künstli-
chem Meerwasser und Prozesswasser ohne und mit Zusatz von 
Nährstoffen. Säulengruppen 1 und 2: MDV-Kulturmedium 
(CEME), Säulengruppe 3 und 4: Künstliches Meerwasser «Tro-
pic Marin», Säulengruppe 5 und 6: Prozesswasser aus Kreis-
laufanlage für marine Garnelen in Völklingen. In den Säulen 
2,4 und 6 wurde zusätzlich Eisen (0.7 mg/l) dosiert. Die asymp-
totische Optische Dichte wurden mit Hilfe einer iterativen 
Anpassung einer sigmoiden Funktion bestimmt. Die Residuen 
der Anpassungen (Regressionsfehler) sind als Linien mit Be-
grenzungsstrichen in die Abbildung eingetragen. 
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war mit einer speziell für die Fischzucht entwickelten Salzmischung hergestellt. Am Tag der Entnah-

me (11.3.2011) war diese Kreislaufanlage 142 Tage mit Gelbschwanzmakrelen (Seriola lalandi) be-

setzt. Die Nitratkonzentration im Prozesswasser wurde durch eine Denitrifizierung begrenzt. Dieses 

Wasser enthielt 33 mg/l Nitrat-N, und 18 mg/l Phosphat. Die Ergebnisse dieses Mikroplatten-

Versuches sind am Beispiel von Versuchen mit Brachiomonas sp. in Abb. 3.3-3 dargestellt.  

  

  

Abb. 3.3-3: Wachstum der Grünalge Brachiomonas sp. im Prozesswasser einer Kreislaufanlage für Seriola lalandi gemes-
sen als Zunahme der optischen Dichte bei 750nm Wellenlänge. Das Wachstum im nicht angereicherten Prozesswasser ist 
mit roten und grünen Symbolen dargestellt. Blaue und schwarze Symbole kennzeichnen Versuchsreihen, in welchen das 
Prozesswasser mit 1/3 der Normalkonzentration des MDV-Kulturmediums angereichert worden war. Die Ergebnisse die-
ser Versuchsreihen wurden als Referenzwert für die potentielle Biomasseproduktion angenommen. Zusätzlich ist in jeder 
Abbildung der in allen Versuchsreihen angereicherte Nährstoff (Bikarbonat, Nitrat, Eisen, Spurenelemente + Vitamine) 
angegeben.  

Das Ergebnis zeigt, dass die Zugaben von Bikarbonat, Nitrat oder Eisen nicht zu einer asymptotischen 

Optischen Dichte im Prozesswasser (grün und rot in Abb. 3.3-3) führte, die in den mit Nährstoffen 

angereicherten Kontrollreihen gemessen werden konnten (blau und schwarz in Abb. 3.3-3). Erst die 

Zugabe von Spurenelementen und Vitaminen brachte eine deutliche Veränderung. Die Asymptoten 

der beiden Versuchsreihen für nicht angereichertes Prozesswasser (grün und rot in Abb. 3.3-3) nä-

herten sich sichtlich der maximal im angereichertes Prozesswasser erzielbaren Asymptoten an. Dies 

deutet darauf hin, dass Brachiomonas sp. durch die dem Prozesswasser zugrunde liegende Seesalz-

mischung nicht ausreichend mit Spurenelementen und Vitamine versorgt werden kann. Dem Photo-

bioreaktor-Prozesswasser müssten die fehlenden Stoffe zugesetzt werden, um die notwendigen ho-

hen Produktionsraten zu erhalten. 
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In gleicher Weise wurden vier weitere Mikroalgen Chlorella autotrophica und Chlorella stigmatopho-

ra, Nannochloropsis salina und Phaeodactylum tricornutum , getestet. Diese Algen erreichten im 

Prozesswasser ohne eine Anreicherung die maximal erwartete Asymptote. Unter dem Aspekt der 

Nährstoffnutzung aus Prozesswasser sind diese Arten gut geeignet. Das sind jedoch nicht die einzigen 

bestimmenden Faktoren. Licht (Lichtempfindlichkeit), Temperatur und Scherkräfte (Fluid-Zirkulation 

über Pumpen) können die Produktivität von Algen zusätzlich beeinflussen. Kleinere Algenzellen er-

scheinen gegenüber den Kräften in Photobioreaktoren stabiler16 zu sein, so dass aufgrund der Ver-

fügbarkeit die Entscheidung getroffen wurde, im weiteren Verlauf die Experimente mit N. salina 

durchzuführen, die sich in den Selektionsversuchen bewährt hatte (Abb. 3.3-4). 

 

  

  

Abb. 3.3-4: Wachstum der Eustigmatoceae Nannochloropsis salina im Prozesswasser einer Kreislaufanlage für Seriola 
lalandi gemessen als Zunahme der optischen Dichte bei 750nm Wellenlänge. Das Wachstum im nicht angereicherten 
Prozesswasser ist mit roten und grünen Symbolen dargestellt. Blaue und schwarze Symbole kennzeichnen Versuchsrei-
hen, in welchen das Prozesswasser mit 1/3 der Normalkonzentration des MDV-Kulturmediums angereichert worden war. 
Die Ergebnisse dieser Versuchsreihen wurden als Referenzwert für die potentielle Biomasseproduktion angenommen. In 
drei  Abbildungen wurden zudem die Wirkung eine Zusatzes von einzelnen Nährstoffen (Nitrat, Phosphat und  Eisen), 
getestet. Das Fehlen einer Ertragssteigerung zeigt, dass Nannochloropsis durch Prozesswasser bereits optimal mit Nähr-
stoffen versorgt wird. 

 

                                                           
16

 Vandanjon, L., Rossignol, N., Jaouen, P., Robert, J.M., Quemeneur, F., 1999: Effect of Shear on Two Microalgae Species. 
Contribution of Pumps and Valves in Tangential Flow Filtration Systems. Biotechnology and Bioengineering, 63(1):1-9. 
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3.3.3 Kulturversuch mit Tageslicht 

Um den Einfluss des Faktors Tageslicht abschätzen zu können, wurden Versuche in Zellkulturflaschen 

durchgeführt (Kulturvolumen 400 ml), die mit einer Schichtdicke von 43 mm einen vergleichbaren 

Lichtweg wie die später eingesetzten Photobioreaktoren hatten. Es wurden verschieden Mikroalgen 

getestet: Brachiomonas sp., Chlorella sp., Tetraselmis chuii (Butcher), Phaeodactylum tricornutum 

und Nannochloropsis salina. 

Die geringe Turbulenz in den über eine Pipette 

belüfteten Zellkulturflaschen führte jedoch bei 

den größeren Algen der Gattungen Brachiomo-

nas, Tetraselmis und Phaeodactylum dazu, dass 

ein Teil der Zellen bei Zunahme der Zelldichte 

im Fluid wahrscheinlich durch Speicherstoffbil-

dung sedimentierte (höheres spezifisches Ge-

wicht). Bei den kleineren Algenzellen der Gat-

tungen Chlorella und Nannochloropsis verhielt 

es sich anders. Die weiteren Versuche wurden, 

auch aus den oben schon genannten Gründen, 

mit der kleinen und in der Aquakultur häufig 

verwendeten Mikroalge Nannochloropsis salina 

durchgeführt.  

Die Abb. 3.3-6 zeigt Ergebnisse eines exem-

plarisch gewählten Batchversuchs zur Langzeit-

kultivierung von N. salina in Kreislaufwasser. 

Die kontinuierliche Zunahme der Optischen 

Dichte zeigt die generelle Eignung dieser Mikro-

alge für die Nährstoffverwertung aus dem Pro-

zesswasser.  

Deutlich werden hier tageszeitlich auftretende 

Schwankungen der Optischen Dichte, die bei 

der Entwicklung von Sensoren für die Automati-

sierung von Photobioreaktoren berücksichtigt 

werden müssen. Diese, wahrscheinlich sinus-

förmig approximierbare Störung des Mess-

signals, muss durch Softwaremodule, die diese 

Schwankungen berücksichtigen, vor der weite-

ren Verarbeitung korrigiert werden. 

In jedem Fall zeigt sich, dass eine Produktion 

unter Tageslichtbedingungen möglich ist.  

Abb. 3.3-5: Zellkulturflaschen als Model für Flachplattenre-
aktoren; im Hintergrund der Lichtschacht, über den das 
Tageslicht in das Labor gelangt. Durch die Lage des Labors 
war die direkte Sonnenbestrahlung der Kulturflaschen ab-
hängig vom Sonnenstand auf 45 bis 90 min begrenzt. Die 
Temperatur in dem Soutarrain-Labor erhöhte sich im Ver-
suchszeitraum nur langsam von 18°C auf 23°C.  
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Abb. 3.3-6: Zunahme der Optischen Dichte (880nm) von Nan-
nochloropsis salina im Prozesswasser der Seriola lalandi 
Kreislaufanlage der Erwin Sander Elektroapparatebau GmbH. 
Der Nährstoffgehalt wurde mit MDV-Medium angereichert. 
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3.4 Laborversuche Subitec 

3.4.1 Kalibrierung der Biomassebestimmung 

Die Laborarbeiten bei der Subitec GmbH befassten sich mit der experimentellen Produktion von 

Mikroalgenbiomasse mit der zuvor selektierten Mikroalge Nannochloropsis salina. In einem ersten 

Arbeitsschritt wurden die methodischen Voraussetzungen für die Biomassebestimmung als Trocken-

substanz in einem Kalibrierungsexperiment geschaffen. Dazu wurde mit einem Standardsensor der 

Subitec GmbH die optische Dichte bei 750 nm Wellenlänge in Nannochloropsis-Kulturen unterschied-

licher Zelldichte gemessen und parallel dazu die Trockenmasse gravimetrisch bestimmt. Dieser 

Schritt war notwendig, da eine Kontamination der beschafften Nannochloropsis-Stammkultur von 

einem kommerziellen Anbieter nicht ausgeschlossen werden konnte. Da eine Biomassekultur in der 

hier angezielten Form nicht unter axenischen Bedingungen erfolgen kann, ist eine Kalibrierung bei 

veränderten Kulturbedingungen sowieso ein notwendiger Vorgang, der bei Veränderungen der Be-

dingungen wiederholt bzw. überprüft werden muss. 

Die methodische Vorgehensweise war wie folgt: 

Schritt 1: 40 mL Probenahme und parallele Messung der optischen Dichte 

Schritt 2: 3 x 10 mL Probennahme 

Schritt 3: Zentrifugation bei 10,000 U.p.M. 

Schritt 4: 2 x Waschung mit VE-Wasser 

Schritt 5: Resuspension in bi-destilliertem Wasser 

Schritt 6: Überführung auf getrocknete + gewogene Aluminiumschalen 

Schritt 7: Trocknung bei 105°C für mindestens 12h 

Schritt 8: Wägung 

Schritt 9: Zweite Wägung (Gewichtskonstanz) und Berechnung der Trockensubstanzmasse 

 

Abb. 3.4-1: Ergebnis des Kalibrierungs-Experimentes für den Optische Dichte Sensor der Subitec GmbH. 
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Die Abb. 3.1-2 zeigte das Ergebnis des Kalibrierungs-Experimentes, das mit 96 % erklärter Streuung 

für die Regression von Optischer Dichte auf Trockensubstanzmasse abgeschlossen werden konnte. 

Demnach entspricht 1 Einheit der Optischen Dichte des Subitec Sensors einer Trockensubstanzmasse 

von 0.22 g in einem Liter Kulturmedium.  

 

3.4.2 Bestimmung der Nährstoffaufnahme von Nannochloropsis salina bei einer Zu-

nahme der Optischen Dichte (Subitec Sensor) um eine Einheit 

Zur Abschätzung der Nährstoffaufnahme wurde durch wiederholte Differenzmessung der optischen 

Dichte und der Nährstoffkonzentration im Fluid des Photobioreaktors die Nährstoffaufnahme durch 

N. salina bei der Veränderung der Optischen Dichte um eine Einheit abgeschätzt. Dazu wurde wie 

folgt vorgegangen: 

Schritt 1: Einstellung der Nährstoffkonzentration im Fluid des Photobioreaktors auf ungefähr 500 

mg NO3
-/l 

Schritt 2: Einstellung der Nährstoffkonzentration im Fluid des Photobioreaktors auf ungefähr 200 

mg PO4
3-/l 

Schritt 3: Gleichzeitige Messungen der 

a: Nährstoffkonzentrationen im Fluid von NO3
- und PO4

3- mit Testverfahren der Firma 

HACH-LANGE 

b: Optischen Dichte im Fluid bei 750 nm 

Schritt 4: 24 Stunden Produktionsphase 

Schritt 5: Gleichzeitige Messungen der 

a: Nährstoffkonzentrationen im Fluid von NO3
- und PO4

3- mit Testverfahren der Firma 

HACH-LANGE 

b: Optischen Dichte im Fluid bei 750 nm 

Schritt 6: Berechnung der Nährstoffaufnahme aus den Differenzen der Optischen Dichte und der  

Nährstoffkonzentrationen.  

Die Ergebnisse der Bestimmung der Nährstoffaufnahme sind in Tab.  3.4-1 zusammengefasst. Die 

hohe Standardabweichung der Bestimmungen zeigt, dass es sich bei dem Ergebnis nur um Nähe-

rungswerte handelt, die für die technischen Arbeiten an den Photobioreaktoren aber ausreichende 

Genauigkeit bieten, um zum Beispiel die Nährstoffkonzentrationen in den Photobioreaktoren auf die 

notwendige Höhe einzustellen. 

 

Tab.  3.4-1: Ergebnisse der Bestimmung der Nährstoffaufnahme von Nannochloropsis salina bei einer Zunahme der Opti-
schen Dichte (Subitec Sensor) um eine Einheit 

Nährstoff Verbrauch [mg / (gTS * l)] ± Standardabweichung 

NO3
-
 361 ± 228 

Stickstoff 86 ± 48 

PO4
3-

 90 ± 69 

Phosphor 29 ± 23 
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3.4.3 Versuche zur Bestimmung der Produktivität von Nannochloropsis salina bei 

unterschiedlichen Produktionsbedingungen in 6 L Subitec Flachbett Photobio-

reaktoren 

Die Versuche mit N. salina in den Subitec 6 L «Flat Panel Airlift Reaktoren» wurden zunächst im 

Batchbetrieb durchgeführt. Das heißt, dass ausgehend von einer Mikroalgen-Biomasse von 2 bis 4 g/L 

Trockensubstanz in den Bioreaktoren die Kulturen solange betrieben wurden, bis die Trockensub-

stanzmasse auf über 10 g/L im Reaktor angestiegen war. Die Kulturzeiten für einzelne Versuche be-

trugen 20 bis 40 Tage. 

Beim Start der Kulturen wurden die gewünschten Versuchsbedingungen eingestellt und das Kultur-

medium mit KNO3 auf auf 500 mg NO3
-/L bzw. mit K2HPO4 und KH2PO4 auf 200 mg PO4

3-/L angerei-

chert. In einigen Experimenten wurden zusätzlich Spurenelemente zugeführt. Die Zusammensetzung 

der Spurenelemente Lösung ist in Tab.  3.4-2 zusammengestellt. 

Tab.  3.4-2: Zusammensetzung des modifizierten ASFW nach Boussiba. Es wurde CaCl2 an Stelle von CaCl2 * 2 H2O ver-
wendet; Fe-Citrat * H2O wurde an Stelle von FeCl3 * 6 H2O und Na2EDTA verwendet. 

Grundmedium 

Komponente Konzentration [g/L] 

NaCl 27,0 

MgSO4 * 7 H2O 6,60 

CaCl2 1,257 

Fe-Citrat * H2O 0,0133 

Spurenelementelösung  
(1mL / 1 L ASW) 

Komponente Konzentration [mg/L] 

ZnCl2 40 

H3BO3 600 

CaCl2 1,5 

CuCl2 * 2H2O 40 

MnCl2 400 

(NH4)6Mo7O24 * 4 H2O 370 

 
Spätestens jeden zweiten Tag wurde über die Abschätzung der Nährstoffaufnahme bzw. die Messung 

der Nährstoffkonzentrationen der Nährstoffgehalt im Fluid der Reaktoren festgestellt. Je nach Ergeb-

nis wurde das Fluid mit KNO3 auf 500 mg NO3
-/L bzw. mit K2HPO4 und KH2PO4 auf 200 mg PO4

3-/L an-

gereichert. 

3.4.3.1 Die Temperaturabhängigkeit der Produktivität von Nannochloropsis salina 

Die Temperaturabhängigkeit der volumetrischen Produktivität wurde in drei aufeinanderfolgenden 

Teilversuchen mit derselben Mikroalgenpopulation bei 26.3, 20.9 und 22.0 °C Betriebstemperatur 

untersucht. Die Versuchsbedingungen und Ergebnisse sind in Tab. 3.4-3 zusammengefasst. Die Ver-

suche wurden mit dem modifizierten ASW-Medium Tab.  3.4-2 durchgeführt. 

Tab.  3.4-3: Versuchsbedingungen und Messwerte für die Kultivierungsexperimente von N. salina bei verschiedenen 
Temperaturregimen in einem Subitec 6 l Flachbett Photobioreaktor mit Luftheber. Soweit möglich sind die Werte als 
Minimum/arithmetisches Mittel/Maximum angegeben.  

Variable Teilversuch 1 Teilversuch 2 Teilversuch 3 

pH 7,18 / 7,36  / 7,51 7,09 / 7,25 / 7,37 7,27 / 7,33 / 7,38 

T (°C) 24,3 / 26,3 / 27,9 19,4 / 20,9 / 25,8 19,6 / 22,03 / 22,9 

Luftzufuhr (L/h) 180 180 180 

CO2 Anteil (%) 0,8 / 1,7 / 2,7 1,1 / 2,2 / 4,0 1,0 / 3,1 / 5,3 
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Variable Teilversuch 1 Teilversuch 2 Teilversuch 3 

Strahlungsintensität [µE /( m² * s
1
)] 470 470 520 

NO3
- 
(mg/L) 500 500 500 

PO4
3- 

(mg/L) 200 200 200 

Steigung der Regressionsgerade, siehe 
Abb. 3.1-2 

0.92 0.50 0.59 

Arithmetisches Mittel der volumetrischen 
Produktivität 
[g Trockensubstanzmasse/(L*d)] 

0,86 0,44 0,54 

 

 

Abb. 3.4-2: Versuchsergebnisse der Untersuchung der Temperaturabhängigkeit der volumetrischen Produktivität von N. 
salina bei unterschiedlichen Fluid-Temperaturen in einem Subitec 6 L Flachbett Photobioreaktor mit Luftheber. Kultur-
medium: Modifiziertes ASFW (Tab.  3.4-2). 

Es zeigt sich erwartungsgemäß eine Zunahme der 

volumetrischen Produktivität mit steigenden Fluid-

Temperaturen. Die um 10% höhere Strahlungsin-

tensität im Teilversuch 3 stellte einen zusätzlich 

fördernden Einfluss auf die Produktivität dar (Tab.  

3.4-3), kann hier aber nicht von dem Temperaturef-

fekt getrennt werden.  Die Produktivität nahm  von 

0.5 – 0.6 g Trockensubstanzmasse/(L*d) bei 21 – 22 

°C  auf 0.9 g Trockensubstanzmasse/(L*d) bei 26 °C 

zu (Abb. 3.4-3). Der funktionale Zusammenhang ist 

linear.  

Wie später in Kapitel 3.7 gezeigt werden wird, wird 

für die Machbarkeit des produktionsintegrierten 

Verfahrens eine Produktivität von 1.12 g Trocken-

substanzmasse/d benötigt. Nach den vorliegenden 
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Abb. 3.4-3: Temperaturabhängigkeit der Produktivität 
von N. salina. Zusammenfassung der Ergebnisse aus 
Abb. 3.4-2. Der hellgrüne Markierungspunkt wurde 
extrapoliert und zeigt die Temperatur bei einer Produk-
tivität von 1.12 g Trockensubstanzmasse pro Tag (siehe 
Kapitel 3.7). 
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Ergebnissen kann diese Produktivität durch Erhöhung der Fluid-Temperatur im Photobioreaktor er-

reicht werden. Die Parameter der linearen Regression lassen eine Extrapolation und damit eine erste, 

vorläufige Schätzung zu. Eine Produktivität von 1.12 g Trockensubstanzmasse/d wird bei einer Tem-

peratur von ca. 29°C erreicht, die im physiologischen Bereich für N. salina liegt. Weitere Untersu-

chungen zur Temperaturabhängigkeit der Produktivität müssen in der zweiten Projektphase durchge-

führt werden, um das Optimum bzw. die physiologischen Grenzen im Photobioreaktorbetrieb festzu-

stellen. 

3.4.3.2 Der Einfluss einer Eisenzufuhr zum Photobioreaktor-Fluid auf die volumetrische Produkti-

vität von Nannochloropsis salina in künstlichem Seewasser. 

Zunächst sollte in einem Versuch untersucht werden, ob eine Standard-Seesalzmischung, die im pri-

mären Produktionskreislauf für Fische für die Herstellung des Seewassers verwendet wird, ausrei-

chend Eisenionen für eine maximale Mikroalgenproduktion (N. salina) enthält. Die Abhängigkeit der 

volumetrischen Produktivität von der Dosierung von Eisenionen wurde in zwei aufeinanderfolgenden 

Teilversuchen mit derselben Mikroalgenpopulation untersucht. Die Prüfung dieser Fragestellung 

erfolgte indirekt in einem Versuch ohne und mit Zudosierung von Eisenionen. Die Vorgehensweise 

war eine Sterilinjektion in den Photobioreaktor im Wochenturnus, beginnend 7 Tage nach der Inoku-

lation, mit 4.7 mg/L Eisencitrat-Monohydrat. 

 

Abb. 3.4-4: Versuchsergebnisse der Untersuchung des Einflusses einer Sterilinjektion von 4.7 mg/L Eisencitrat-
Monohydrat (+Fe-Spurenelemente pH 7.3) auf die volumetrischen Produktivität von N. salina in einem Subitec 6 l Flach-
bett Photobioreaktor mit Luftheber. 

Vergleicht man die Steigungen der linearen Intervalle für beide Produktionskurven in Abb. 3.4-4 

kommt man zu dem Ergebnis, dass eine Sterilinjektion von 4.7 mg/L Eisencitrat-Monohydrat zu einer 

deutlichen Zunahme der Produktivität führt. Ohne eine Sterilinjektion erreicht N. salina unter den 
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TS [g/L] Instant Ocean 33 g/L - Fe - Spurenelemente pH 7,3

TS [g/L] Instant Ocean 33 g/L + Fe - Spurenelemente pH 7,3

Pvol. [gTS / (L*d)] Instant Ocean 33 g/L - Fe - Spurenelemente pH 7,3
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gegebenen Versuchsbedingungen rechnerisch eine Produktivität von 0.54 g Trockensubstanzmas-

se/(L*d). Nach der Sterilinjektion nahm die Produktivität auf 0.92 g Trockensubstanzmasse/(L*d) zu. 

Eine Dosierung von Eisen ist also alleine schon aufgrund der nicht hinreichenden Zusammensetzung 

der Seesalzmischung angezeigt. 

Das Prozesswasser in Fluid-Kreisläufen für die Produktion von Fischen wird in dem hier eingesetzten 

Anlagentyp mit einem Abschäumer auf gereinigt. Ein Abschäumer ist ein vertikales Gegenstromsys-

tem, in dem ein Gemisch aus Luft und Ozon gegen einen entgegengesetzt fließenden Wasserstrom 

am Boden des Reaktionsraumes injiziert wird. Diese Art der Wasserbehandlung führt dazu, dass Ei-

senionen als Hydroxid ausfallen, das Prozesswasser an Eisenionen verarmt. Eisenionen könnten also 

auch aus diesem Grund ein kritischer Faktor beim Betrieb der Photobioreaktoren sein. Die Notwen-

digkeit, Eisenionen zu dosieren, muss in der zweiten Projektphase noch unter Betriebsbedingungen 

untersucht werden. 

 

Abb. 3.4-5: Versuchsergebnisse der Untersuchung des Einflusses des Salzgehaltes auf die volumetrischen Produktivität 
von N. salina in einem Subitec 6 l Flachbett Photobioreaktor mit Luftheber. 

3.4.3.3 Der Einfluss des Salzgehaltes auf die volumetrische Produktivität von Nannochloropis 

salina  

Die Salzgehaltsabhängigkeit der volumetrischen Produktivität wurde in vier aufeinanderfolgenden 

Teilversuchen mit derselben Mikroalgenpopulation untersucht. In den Teilversuchen wurden drei 

unterschiedliche Bedingungen eingestellt:  
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(1) Salzgehalt: 33 g/L, mit Eisenzudosierung ohne Spurenelemente-Anreicherung,  

(2) Salzgehalt: 20 g/L, mit Eisenzudosierung ohne Spurenelemente-Anreicherung und  

(3) Salzgehalt: 20 g/L, mit Eisenzudosierung und Spurenelemente-Anreicherung. 

N. salina zeigte in zwei von drei Teilversuchen bei 20 g/L Salzgehalt eine reduzierte Produktivität im 

Vergleich zu dem Teilversuch mit einem Salzgehalt von 33 g/L (Abb. 3.4-5). Berechnet man für die 

linearen Intervalle in Abb. 3.4-5 die Geradensteigung, so erhält man Produktivitäten von 0.75 g Tro-

ckensubstanzmasse/(L*d) bei einem Salzgehalt von 33 g/L und 0.61 – 0.72 g Trockensubstanzmas-

se/(L*d) bei einem reduziertem Salzgehalt von 20 g/L (Tab.  3.4-4). 

 

Tab.  3.4-4: Produktivität für Nannochloropsis salina bei unterschiedlichen Salzgehalten im Fluid des Subitec Flachbett 
Photobioreaktor mit Luftheber.  

Teilversuch 1 Teilversuch 2 Teilversuch 3 Teilversuch 4 

33 g/L + Fe - Spurenelemente 20 g/L + Fe - Spurenelemente 20 g/L + Fe + Spurenelemente 20 g/L + Fe + Spurenelemente 

0.75 0.63 0.61 0.72 

Produktivität [g Trockensubstanzmasse/(l*d)] 

 

Das Ergebnis muss zum momentanen Zeitpunkt als indifferent angesehen werden, da der Teilver-

such 4 eine hohe Produktivität bei einem Salzgehalt von 20 g/L erreichte, die nur geringfügig unter-

halb der des Teilversuches 1 mit einem Salzgehalt von 33 g/L lag. Es stellt sich die Frage, ob der Salz-

gehalt überhaupt einen Einfluss auf die Versuchsergebnisse hatte oder, ob der Salzgehaltseffekt ei-

gentlich auf eine zu geringe Verfügbarkeit von Spurenelementen bei einer geringeren Konzentration 

von Seesalz im Fluid zurückzuführen ist. Die erst spät einsetzende Verbesserung des Wachstums 

könnte auch auf eine Anpassung des Stoffwechsels an die verbesserte Versorgung mit Spurenele-

menten nach dem Versuchstag 25 (Abb. 3.4-5) hinweisen, die dann erst im letzten Teilversuch 4 zu 

einer deutlich besseren Produktivität von N. salina führte. Hier müssen weitere experimentelle Un-

tersuchungen in der zweiten Projektphase anschließen. 

 

3.4.4 Produktivität von Nannochloropsis salina im kontinuierlichen Betrieb eines 6 l 

Subitec Flachbett Photobioreaktors 

In einem 55 Tage dauernden Versuch wurde die Produktivität von N. salina in einem Subitec 6 l 

Flachbett Photobioreaktor mit Luftheber im Batchbetrieb und als kontinuierliche Kultur untersucht. 

Basis für die Versuche war Prozesswasser aus dem primären Fluid-Kreislauf in Völklingen (siehe Kapi-

tel 3.1). Der initiale Batchbetrieb begann mit einer Biomasse von 2.4 g Trockensubstanzmasse/L 

(Abb. 3.4-6). Nach 12 Tage hatte die Biomasse auf 8.1 g Trockensubstanzmasse/L zugenommen, wo-

bei Produktivitäten von bis zu 0.64 g Trockensubstanzmasse/(L*d) gemessen wurden. Der Reaktor 

wurde abgeerntet und erneut mit 1.3 g Trockensubstanzmasse/L in Betrieb genommen. Nachdem 

anfänglich die Biomasse auf 0.9 g Trockensubstanzmasse/L abgenommen hatte, wurde eine kontinu-

ierliche Zunahme der Biomasse gemessen. Am Tag 33 hatte die Biomasse wieder 8.2 g Trockensub-

stanzmasse/L erreicht. Die Produktivität schwankte zwischen 0.01 und 0.6 g Trockensubstanzmas-

se/(L*d). Ab dem Tag 35 wurde der Versuch auf den kontinuierlichen Betrieb umgestellt, das heißt, 

dass täglich Prozesswasser aus dem experimentellen Kreislauf in Völklingen zugeführt wurde. Das 

zugeführte Volumen betrug ein Zehntel des Volumens des Photobioreaktors. In diesem Modus 
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schwankte die Produktivität deutlich und lag den Messwerten nach höher als zuvor im Batchbetrieb. 

Die Biomasse verblieb anhand der Messwerte auf einem hohen Niveau. 

 

 
Abb. 3.4-6: Produktivität von Nannochloropsis salina im kontinuierlichen Betrieb eines 6 l Subitec Flachbett Photobiore-
aktors. 

Die Kultivierung von N. salina auf der Basis von Prozesswasser mit manueller Anreicherung von Fe, N 

und P war möglich. Der Nährstoffeintrag durch einen täglichen Austausch von 10% des Reaktorvolu-

mens mit Prozesswasser war bei der schon erreichten Biomasse (9 g Trockensubstanzmasse/L) offen-

sichtlich zu gering. Zwar zeigt die Verfolgung der optischen Dichte und die daraus errechnete stehen-

de Biomasse einen stetigen Zuwachs, die Beobachtung der Kultur führte aber zu der Feststellung, 

dass durch Nährstofflimitation eine sogenannte «Lipidphase» induziert worden war.  Mikroalgen 

bilden bei Stickstoffmangel typischerweise Lipide als Speicher- und Reservestoff, die in den Zellen 

akkumulieren.  Optisch war dies unschwer durch eine zunehmende gelbliche Verfärbung der Algen-

kultur zu beobachten. Zurückzuführen ist die Verfärbung auf den Abbau der Chlorophylle. Damit, das 

heißt aufgrund des veränderten physiologischen Status, sind die Biomassebestimmungen und die 

errechneten volumetrischen Produktivitäten nicht zuverlässig und können nur den Trend über den 

Produktionszeitraum aufzeigen. Um einen dauerhaft stabilen Betrieb mit Prozesswasser zu gewähr-

leisten ist eine Biomasseretention im Photobioreaktor notwendig, was intensiver weitere Forschung 

und Entwicklung in der zweiten Projektphase notwendig macht. 
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Abb. 3.5-2 

3.5 Aufbau und Inbetriebnahme der 120 Liter Photobioreaktoren [AP 4] 

Im Rahmen des Arbeitspaket 4 wurden der tubuläre Photobioreaktor sowie der Flachplattenreaktor 

mit Airlift (FPA) der Firma Subitec für die Anwendung mit Prozesswasser aus einem marinen Fluid-

Kreislauf geplant und gefertigt und zum Teil (FPA) in Betrieb genommen. Nachdem die Laborversu-

che gezeigt hatten, dass N. salina für die Biomasseproduktion in Photobioreaktoren geeignet und die 

Kultivierung in  6 Liter FPA-Photobioreaktoren bei der Subitec GmbH erfolgreich verlaufen war, wur-

de eine Anlage mit vier 30 Liter Module geplant. Das 120 Liter System bestehend aus vier 30 Liter 

FPA ist aufgebaut und zwei Module sind bereits in Betrieb genommen worden. 

 

Die FPA-Anlage (Abb. 3.5-1) setzt sich aus insgesamt vier einzelnen Photobioreaktor-Modulen zusam-

men, die alle gesondert mit Druckluft- und Kohlendioxid versorgt werden, zusammen. Die Betriebs-

luft sowie das Kohlenstoffdioxid werden durch einen Steril-Filter geleitet, um  mikrobielle Kontami-

nationen zu verhindern.  

Die einzelnen 30 Liter FPA-Reaktoren sind jeweils mit 

einer Schaumfalle ausgestattet und werden am unte-

ren Ende in einem Becken mit Kühlwasser gekühlt. 

Das Beckenwasser wird über einen separaten Kühl-

wasserkreislauf mit einem Kältekompressor gekühlt.  

Die Beleuchtung der vier 30 Liter FPA Module erfolgt 

zentral in der Mitte der Anlage durch zwei Tageslicht-

Lampen (Lucalox PSL) mit einer elektrischen An-

schlussleistung von 800W (Abb. 3.5-2). Als Messwer-

te des Photobioreaktors  wurden pH-Wert, Tempera-

tur, Optische Dichte sowie Kohlenstoffdioxid-  und 

Luftfluss überwacht. 

Neben der Inbetriebnahme des FPA Moduls wurde 

ein salzwasserbeständiges tubuläres Reaktormodul 

konstruiert und gefertigt (Abb. 3.5-3). Das Modul 

setzt sich im Wesentlichen aus dem für die Photosyn-

these notwendigen Reaktorrohrsystem (Abb. 3.5-3, 

grün) und einem Entgasungsbehälter (Abb. 3.5-3, 

orange), um die Möglichkeit einer zusätzlichen Sau-

Abb. 3.5-1: Fließschema der 120 l 
Laboranlage mit vier 30 l Flachplat-
ten-Photobioreaktor mit Airlift. 

Abb. 3.5-2: 3D Ansicht des 120 Liter Photobioreaktors 
bestehend aus vier 30 Liter FPA-Modulen mit zentraler 
Innenbeleuchtung und Kühlung über eine am Boden 
angeordnetes Kühlbecken. 
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erstoffentgasung zu gewährleisten, zusammen. Der Kreis-

laufstrom in den Röhrenmodulen wird über eine Fre-

quenzumrichter gesteuerte Kreiselpumpe (Abb. 3.5-3, 

schwarz) erzeugt. Durch die Einstellung geringer Dreh-

zahlen, kann dabei eine Mikroalgen schonende Förde-

rung erfolgen17. Zusätzlich ist ein Schaltschrank (Abb. 

3.5-3, blau) zur Steuerung und zur Erfassung der in der 

Messstrecke (Abb. 3.5-3, türkis) ermittelten Werte inte-

griert. 

Als wesentliche spezifische Prozessvariablen des Reak-

torsystems werden pH-Wert, Sauerstoffgehalt sowie 

optische  Dichte im Betrieb erfasst werden. Dabei wird 

die Kohlenstoffdioxiddosierung in Abhängigkeit von dem 

pH-Wert gesteuert.  

 

Der Austrag von Biomasse soll in beiden Systemen, FPA 

und tubulärer Photobioreaktor, über die Optische Dichte 

geregelt und über ein Flotationsverfahren (Abschäum-

nung) realisiert werden.  

 

Im Rahmen der Inbetriebnahme  der FPA Photobioreaktoren werden zwei Module seit vier Monaten 

im Batch Modus betrieben. Dabei hat man zwei verschiedene Ansätze verfolgt. Ein Photobioreaktor 

wurde dabei in regelmäßigen Abständen mit Prozesswasser aus der LANDMARK-Anlage, die schon 

einen dichten Fischbesatz hatte, aufgefüllt. Die Nitratstickstoff- sowie die Phosphatkonzentration 

wurden im Produktionsverlauf überwacht. Bei einem zu starken Konzentrationsabfall wurden Nitrat- 

sowie Phosphat nachdosiert, da die Konzentrationen dieser Stoffe im Prozesswasser der LANDMARK-

Anlage für einen Fed-Batch-Betrieb zu gering waren.  

 

 
Abb. 3.5-4: Zeitverlauf der Biomassenkonzentration mit Prozesswasser als Basismedium. In den ersten 15 Tagen wurde 
ein Fed-Batch Betrieb durchgeführt bei dem alle 48h ein Reaktorvolumenanteil von 12% ausgetauscht wurde. Die opti-
sche Dichte bei 880nm ist hier ein Maß für die Biomassenkonzentration. Folgende Symbolik wird verwendet: Roter Pfeil - 
Addition 50-80 mg NO3-N/l, Blauer Pfeil - Addition 52 mg PO4-P/l, Dunkelgrauer Pfeil – Addition Eisencitrat (+24 mg 
Fe/l), Hellgrauer Pfeil – Addition Eisencitrat (+1 mg Fe/l), Schwarzer Pfeil –Addition von Spurenelementmix. 

Im einen zweiten Ansatz wurde künstliches Seewasser (Prozesswasser), welchem Nitrat und Phos-

phat in den notwendigen Konzentrationen zugesetzt wurden, als Prozesswasser, im Fed-Batch-

                                                           
17

 Vandanjon L., Rossignol N., Jaouen P., Robert J.M., Quéméneur F., 1998. Effect on Shear on two Microalgae Species. 
Contribution of Pumps an Valves in Tangential Flow Filtration Systems. 

Abb. 3.5-3: 3-D Ansicht des 120 Liter Röhrenreak-
tors mit Außenbeleuchtung. 
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Betrieb eingesetzt. Als Inokulum wurden N. salina Kulturen aus 6l FPA Reaktoren genutzt. Um die 

Biomassenkonzentrationen im Reaktor zu quantifizieren, wurde die optische Dichte bei 750nm ge-

messen. Zusätzlich wurde in Kooperation mit der Hochschule für Technik und Wirtschaft ein Streu-

lichtverfahren bei 880nm etabliert. Die notwendigen Kalibrierfunktionen für eine Umrechnung in 

eine Biomassenkonzentration werden zurzeit noch erstellt. 

Im Laufe der ersten zwei Versuchsmonate kristallisierte es sich bei beiden Reaktoransätzen heraus, 

dass die Fed-Batch Betriebsweise, auch nach zusätzlicher Addition von Phosphat- und Nitratlösung, 

nicht ausreichend für die Erhaltung eines stabilen Prozesses war. So kam es bei beiden Ansätzen nach 

ca. drei Wochen Betrieb zur starken Ausdünnung (Versuch Prozesswasser) bzw. zum vollständigen 

Zusammenbruch der Kultur (Versuch künstliches Prozesswasser).  

 

 

 
Abb. 3.5-5: Exemplarischer Zeitverlauf der Biomassenkonzentration (Maß dafür ist OD 750nm) in den ersten Betriebswo-
chen eines 30 Liter Flat Panel Airlift Reaktor auf Basis von künstlichen Prozesswasser (20 psu): Roter Pfeil - Addition von 
50-80 mg NO3-N/l, Blauer Pfeil - Addition von 52 mg PO4-P/l, Addition von Spurenelementmix +1mg Fe/l , Weißer Pfeil - 
Austausch der Kulturlösung durch neues Medium in % des Gesamtvolumens. Unten: Zeitverlauf der Nitratstickstoff- und 
der Phosphat-Phosphor-Konzentration im extrazellulären Medium der Reaktorlösung. 

Dies deutete darauf hin, dass, wie in den Versuchen in 3.4.3.3 eine Überlagerung von Eisen- und Spu-

renelementmangel vorlag. Ein stabiler Betrieb und Produktion konnte erst nach regelmäßigen Zuga-

ben von Eisencitrat und Spurenelementen erreicht werden. In Abb. 3.5-4 ist der Biomassenverlauf 

eines 70 Tage dauernden Versuches mit Prozesswasser dargestellt. In den ersten drei Wochen wurde 

eine Fed-Batch-Betriebsweise durchgeführt, bei dem alle 48h ein Anteil von 12% des Reaktorvolu-

mens durch Prozesswasser ausgetauscht wurde. Die Abb. 3.4-5 zeigt in diesem Versuchsabschnitt 

eine stetige Abnahme der Biomassenkonzentration bis zu einem Wert von 10% der Anfangskonzent-

ration. Auch nach der Zudosierung von Nitrat- und Phosphatlösung konnte kein signifikantes Wachs-

tum erzielt werden. Erst nach der Zugabe von Eisencitrat am Tag 42 veränderte sich die Situation. Die 

Biomasse im Photobioreaktor stieg kontinuierlich an. Eine weitere starke Wachstumszunahme folgte 

nach der Zugabe von einer Spurenelemente-Lösung am Tag 54 bestehend aus den Elementen Man-

gan, Zink, Molybdän, Kobalt und Kupfer und einer zusätzlichen Nachdosierung von Eisen, Nitrat und 

Phosphat (Abb. 3.5-4). Es ist also zu erwarten, dass unter den Bedingungen einer Fischproduktion 

weder die Basiskomponenten (Salzmischung) noch die aus dem Futter akkumulierten Stoffe im Pro-

zesswasser ausreichende Mengen an Eisen und Spurenelementen mit sich führen, die benötigt wer-
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den. Zusätzlich wurde beobachtet, dass es während den Mangelsituationen zu erheblichem Fouling 

an den Wandungen in den Photobioreaktoren kam. 

Zurzeit wird seit 60 Tagen ein stabiler Fed-Batch Prozess betrieben (Siehe Abbildung 3.5-5). Dabei 

wird künstliches Prozesswasser, was mit Nitrat, Phosphat, Eisen und Spurenelementen ergänzt wor-

den ist, als Nährmedium eingesetzt. Zusätzlich werden die genannten Substanzen regelmäßig in kon-

zentrierter Weise in den Reaktor nachdosiert. Aufgrund der optimalen Nährstoffbedingungen produ-

zierte der Bioreaktor konstant und es konnten keine Foulingprozesse beobachtet werden.     

Obwohl die Fed-Batch Betriebsweise nicht das Verfahren der Wahl für eine integrierte Mikroalgen-

produktion mit Prozesswasser aus einer marinen Fischzucht ist, konnten die ersten Betriebsmonate 

ohne Zellretention zum tieferen Verständnis der Dynamik eines Photobioreaktors beitragen. Letzt-

endlich wird deutlich, dass, neben der Implementierung einer Zellretention und einer Erntestufe, 

innerhalb der kontinuierlichen Mikroalgenproduktion, die Addition von Spurenelementen und Eisen 

verfahrensentscheidend ist. Dabei ist es wichtig, die Dosierungen der entsprechenden Metallionen 

möglichst stöchiometrisch zu vollziehen, um einerseits eine Überdosierung im Photobioreaktor und 

andererseits eine Akkumulation im Prozesswasser der Fischproduktion zu vermeiden. In der folgen-

den, weiteren Projektphase müssen die Gehalte an Eisen und weiteren Spurenelementen in der Al-

genbiomasse bestimmt werden, um Basiswerte für den optimalen Bedarf eines Photobioreaktors zu 

ermitteln. Andererseits müssen durch replizierte Experimente mit Mikrotiterplatten Grenzwerte zur 

sublethalen Limitierung und Toxizitäten für Metallionen erarbeitet werden. So kann z.B. Mangan 

bereits in geringen Konzentrationen bei Nannochloropsis wachstumshemmend wirken, während 

Selen wachstumsaktivierende Eigenschaften in einem großen Konzentrationsbereich zeigt18. Die 

Kenntnis über die notwendige und richtige Dosierung von Metallionen stellt einen weiteren Schlüssel 

zur Steigerung der Produktivität der Photobioreaktoren in diesem produktionsintegrierten Verfahren 

dar und kann somit zur Steigerung der Wirtschaftlichkeit des Verfahrens führen.  

 

 

                                                           
18

 Gao Y., Yang X., Chen X., Wang D., Hong L., 2002. Effect of Zinc, Selenium and Manganese on the Growth of a Marine 
Microalga Nannochloropsis oculata (Eustigmatophyceae). Chinese Journal of Oceanology and Limnology 20, 93-101 
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3.6 Vorversuche zur Prozessoptimierung [AP 5] 

3.6.1 Vorversuche zur Flotation von N. salina 

In Rahmen von Vorversuchen für das Arbeitspaket 4 wurde die energetische sowie verfahrens-

technische Eignung eines Flotationsverfahrens als Erntestufe innerhalb einer produktionsintegrierten 

Mikroalgen-Anlage überprüft. Voran gegangene Experimente haben gezeigt, dass eine Abschäumung 

bzw. Flotation von Mikroalgen im technisch sinnvollen Maßstab nur mit einem Luft/Ozon-Gemisch 

machbar ist (Kulakowski 2009, Kube 2006, Csordas & Wang 2003). Im Folgenden wurden Versuche 

durchgeführt, um in erster Linie den Effekt des Ozons auf die Flotationskinetik zu quantifizieren und 

letztendlich Auslegungsparameter für einen entsprechenden Flotationsapparat zu erhalten. Für die 

Versuche wurde ein Abschäumer (Modell AA III P) der Erwin Sander Elektroapparatebau GmbH ge-

nutzt. Dabei wurden Batchversuche mit Algensuspension (Nannochloropsis salina) durchgeführt, d.h. 

die Versuchslösung wurde bis zur kompletten Ausdünnung flotiert. Als wesentliche Parameter wur-

den der Fluss an Schaumkonzentrat, Redoxpotential, pH-Wert und die Biomassenkonzentration des 

Retentats, sowie des Konzentrats erfasst. Ausgehend von den Konzentrations-Zeitverläufen konnte 

eine Abschäumkinetik und somit eine Beurteilung der Energieeffizienz und der Dimension des Ernte-

verfahrens durchgeführt werden. In der Abb. 3.6-1 ist der Versuchsaufbau dargestellt. 

 
Abb. 3.6-1: Versuchsaufbau für die Flotation von der Mikroalge N. salina: 1. Abschäumer; 2.  Schaumkopf mit Schaum-
rohr; 3. Reaktionsraum (50l); 4.Pufferbehälter für Retentat; 5. Schaumfalle für Flotat; 6.Messstrecke mit pH-, Redoxpo-
tential- und Volumenstrommessung; 7.Injektionsdüse für Luft- und Ozongemisch; 8. Ansaugstelle für Luft. Gas- und Flüs-
sigphase fließen im Gegenstrom. 

Im Versuchsaufbau wurde ein Pufferbehälter für das Retentat implementiert, um einen Gegenstrom 

der Gas- und Flüssigphase darzustellen und ein konstantes Niveau während der Abschäumung zu 

halten. Dabei simuliert der Pufferbehälter mit Algenlösung einen Photobioreaktor. Die Ozondosie-

rung wurde durch die Erfassung des Redoxpotentials überwacht. Der Fluss an Konzentrat wurde über 

eine regelmäßige Volumenbestimmung in der Schaumfalle erfasst. Zur Zeit der Versuche standen als 

Basislösung für das Retentat Mikroalgenkulturen aus Säulenreaktoren zur Verfügung. Die Dichten der 

Basislösung lagen dabei im Bereich von 150-300 mg Biomasse/L. Die Konzentrationen an Mikroalgen 

wurden durch Messung der optischen Dichte bei 665nm erfasst. Zur Erfassung einer idealen Flotati-

onskinetik wurden Versuche bei zwei verschiedenen Dosierungen an Ozon durchgeführt (20- und 10 

g/m³*h).   
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In Abb. 3.6-2 ist die Biomassenkonzentration an Mikroalgen im Retentat als Funktion der Flotations-

dauer und bei verschiedenen Ozondosierungen dargestellt. Im Wesentlichen wird deutlich, dass bei 

gleichem Volumenstrom an Flotationsgas und gleichen hydrodynamischen Bedingungen im Reakti-

onsraum ein deutlich schnellerer Schaumaustrag von Biomasse durch steigende Ozondosierung folgt. 

So wurde bei einer Ozondosierung von 10 g/(m³*h) eine Flotationsdauer von 180min benötigt, um 

99% der Mikroalgenbiomasse aus dem Retentat auszutragen. Bei einer Verdopplung der Ozondosie-

rung konnte diese Flotationsdauer auf  20min reduziert werden. 

 

 
Abb. 3.6-2: Biomassenkonzentrationen im Retentat als Funktion der Flotationsdauer. Die Batchversuche wurden bei 
einer Ozondosierung von 10 g Ozon/(m³ Reaktionsraum*h) (hellgrün) und 20g Ozon/(m³ Reaktionsraum*h) durchge-
führt. 

Der dargestellte Zusammenhang zwischen Ozondosierung und Austrag an Biomasse legt die Vermu-

tung nahe, dass die Flotationskinetik für Nannochloropsis salina durch die Ozondosierung bestimmt 

wird. Es wird vermutet, dass aufgrund des partiellen kationischen Charakters des Ozonmoleküls eine 

Entpolarisierung der anionischen Mikroalgenoberfläche (Polysaccharide) induziert wird oder es zur 

Teiloxidation von Oberflächensacchariden kommt.  Letztendlich führt dies zu einer Herabsetzung der 

Abstoßungskräfte und somit zu  

einer Flockung der Algenpartikel 

sowie zu einer Anlagerung an die 

Gasbläschen im Reaktionsraum. 

Eine Agglomeration von Mikroal-

gen konnte in Vorversuchen durch 

mikroskopische Aufnahmen des 

Flotats nachgewiesen werden (Abb. 

3.6-3).   

Eine oxidative Zerstörung durch die 

Ozon gestützte Flotation von Mi-

kroalgen kann aus zwei wesentli-

chen Gründen ausgeschlossen werden. Erstens ergibt die Verwendung von Konzentrat aus einem 

Algenabschäumer vitale Algenlösungen (Abb. 3.6-4), die sich als Starterkultur verwenden lassen. 

Zweitens kann eine signifikante Oxidation allein aus stöchiometrischen Gründen ausgeschlossen 
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Abb. 3.6-3: Mikroskopische Aufnahmen von Konzentrat aus einem Algenab-
schäumer (links) und einer vitalen Algenkultur (rechts). Bei beiden Aufnah-
men handelt es sich um Nannochloropsis salina. 
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werden. So hat man bei Einstellung eines optimalen Betriebspunktes ein Ozonbedarf von 0,01 g 

Ozon/g  geerntete Biomasse (Siehe auch Abbildung 3.6-6).   

In Abb. 3.6-5 sind die Biomassenkonzentrationen 

des Flotats bei zwei verschiedenen Ozondosierun-

gen dargestellt. Die einzelnen Messungen wurden 

bei verschiedenen mittleren Konzentrationen im 

Retentat erfasst. Bei einer bestimmten Betriebs-

bedingung (20g O3/(m³*h) und 29 mg TS/L) konnte 

eine Flotatkonzentrationen von 30,3 g/L erreicht 

werden. Ausgehend von der Angangskonzentration 

im Retentat konnte so eine Aufkonzentrierung um 

den Faktor 106 erreicht werden. Dies zeigt eindeu-

tig, dass sich die Abschäumung als Ernteverfahren 

innerhalb einer produktionsintegrierten Mikroal-

gen-Anlage eignet. 

Wichtig für die Bewertung des 

Flotationsverfahren ist die spezi-

fische Ernteleistung des Verfah-

rens, d.h. welcher Massenstrom 

an Biomasse pro Querschnitts-

fläche Reaktionsraum wird durch 

den Abschäumer ausgetragen. In 

Abb. 3.6-6 wurde die Ernteleistung 

und das Redoxpotential gegen die 

Konzentration im Retentat bei 

20g/(m³*h) Ozondosierung aufge-

tragen. Es ist erkenntlich, dass es 

einen optimalen Betriebspunkt 

gibt, bei dem sich eine maximale 

spezifische Ernte (3133 g Alge/ 

(m²*h)) einstellt. Dabei beträgt die 

Ozondosierung an diesem Punkt 

einen Wert von 0,01 g Ozon/ g 

geerntete Alge. Im niedrigen 

Konzentrationsbereich (Austragsgrad Retentat > 85%) gibt es neben der geringen Ernteleistung eine 

starke Zunahme des Redoxpotentials. In diesem Bereich sind oxidative Schäden an den Mikroalgen zu 

erwarten. Aus diesem Grund eignet sich die Abschäumung nicht als „Dead-End-Verfahren“. Dies 

bedeutet, dass ein Abschäumer parallel zu einem Photobioreaktor geschaltet werden muss. D.h., 

dass immer nur ein Teil der Biomasse in der Einlauflösung durch die Schäumung ausgetragen wird. 

Die abgereicherte und vitale Auslauflösung wird dem Photobioreaktor wieder zurückgeführt.  

Ausgehend von den dargestellten Ergebnissen liegt es nahe, dass die Ernteleistung der Abschäumung 

einerseits von der Biomassenkonzentration und andererseits von der Ozondosierung abhängig ist. 

Durch das Einstellen eines optimalen Verhältnisses von gelösten Ozon zu gelöster Biomasse im 

Reaktionsraum lassen sich oxidative Schäden begrenzen bzw. ausschließen. Die mathematischen 

Zusammenhänge müssen in weiteren Versuchen genauer quantifiziert werden. Tendenziell lässt sich 

Abb. 3.6-4: Ansicht des Schaumkopfes mit Algenkon-
zentrat (oben) und des bereits ausgedünnten Retentats 
(unten) bei einem Austragsgrad von 95% der Algenbio-
masse. 
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jedoch sagen, dass mit einer Erhöhung der Biomassenkonzentration im Retentat und einer Erhöhung 

der Ozondosierung eine Steigerung der spezifischen Ernteleistung zu erwarten ist. 

 

 
Abb. 3.6-6: Spezifische Ernteleistung (g geerntete Biomasse/m² Querschnitt Reaktionsraum*h) und Redoxpotential als 
Funktion der Biomassenkonzentration im Retentat. 

3.6.1.1 Energetische Bewertung der Algen-Abschäumung  

Der Energieverbrauch des Algen-Abschäumers definiert sich hauptsächlich über das Eintragen des 

Flotationsgases und der Ozonherstellung. Bei einer Ozondosierung von 20 g/(m³*h) und einer 

Eintragung von 11 m³/(m²*h) Flotationsgas ergab sich bei einer Ausgangskonzentration von 287mg 

Alge/l ein Energiebedarf von 0,35 

kWh/m³, um einen Austragsgrad von 

100% zu erreichen.  In Abb. 3.6-7 ist 

der Energiebedarf der Abschäumung 

als Funktion des Austragsgrades 

dargestellt. Es wird deutlich, dass der 

Energiebedarf ab einem Austragsgrad 

von 80% übermäßig zunimmt. Durch 

eine Überdosierung an Ozon  und 

geringe Biomassenkonzentrationen in 

diesem Bereich wird die Abschäumung 

ineffizienter. 

Unter der Annahme einer Paral-

lelschaltung des Abschäumers, einem 

Austragsgrad im Gleichgewicht von 

37% (optimaler Betriebspunkt) und 

von 287 mg Alge/L Einlaufkonzentra-

tion ergibt sich ein theoretischer Energieverbrauch von 0,30 kWh/m³ Einlauflösung. Dieser Wert 
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Abb. 3.6-7: Energiebedarf in kWh/m³ Reaktionsraum als Funktion des 
Austragsgrades an Biomasse im Retentat. 
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dient als Vergleichswert für andere Ernteeinheiten, da typischerweise die Energieverbräuche pro m³ 

Einlauflösung und  auf eine 100 prozentige Abreicherung bezogen sind. In Abb. 3.6-8 ist der Vergleich 

des Algen-Abschäumers mit anderen Ernteeinheiten wie Trommelfilter, Dekanter und Teller-

seperator dargestellt. Zusätzlich sind die Energiekosten bei einer Reihenschaltung von Abschäumer 

und den entsprechenden Ernteeinheiten dargestellt. 

  

Abb. 3.6-8: Energiebedarf in kWh/m³ Einlauflösung von verschiedenen Ernteverfahren für Mikroalgen. Durch eine Vor-
konzentrierung mit dem Abschäumer wurde der Gesamtenergiebedarf deutlich gesenkt. Die Berechnungen beziehen sich 
auf eine Einlaufkonzentration von 287 mg Biomasse/l (Daten für Dekanter, Trommelfilter und Tellerseparator aus Grima 
et al. 2004

19
) 

Da die Ausgangslösung durch den Abschäumer um den Faktor 106 aufkonzentriert wird, reduziert 

sich die Wassermenge, die in einer nachfolgenden Aufkonzentrierung durchgesetzt wird, entsprech-

end. Folglich können die Energiekosten für die Ernte der Algenlösung erheblich durch die Rei-

henschaltung eines Abschäumers gesenkt werden.  Die dargestellten Flotationsversuche konnten nur 

für  geringe Biomassekonzentrationen dargestellt werden. Im Verlauf der zweiten Projektphase muss 

die Ernteleistung im  Biomassenkonzentrationsbereich typischer industrieller Photobioreaktoren 

(Röhrenreaktor und Flachplattenreaktor)  bewertet werden. Grundsätzlich wird jedoch eine Stei-

gerung der Ernteleistung und der Energieeffizienz durch die höheren Konzentrationsbereiche 

erwartet. Durch weitere Optimierungen in Bezug auf Ozondosierung, Schaumrohrgeometrie und 

Volumenstrom an Flotationsgas ist eine zusätzliche Effizienzsteigerung denkbar. 

 

 

 

                                                           
19 E. Molina Grima, F.G. Acién Fernández and A. Robles Medina, 2004. Downstream Processing of Cell-mass and Products. 

In: Richmond A. (Ed.). Handbook of Microalgal Culture: Biotechnology and Applied Phycology. S.215 ff 

0

2

4

6

8

0,30 

8 

5,9 

1 
0,38 0,36 

0,31 

En
er

gi
eb

ed
ar

f 
[k

W
h

/m
³]

 



 

42 

3.6.1.2 Potentiale der Algen-Abschäumung 

Neben den nachgewiesenen Ernteleistungen birgt die Integration der Abschäumung für den Betrieb 

einer produktionsintegrierten Algenanlage  folgende Potentiale: 

1. Durch das Einbringen von Flotationsgas  kann überschüßiger Sauerstoff ausgetragen werden. 

Durch die Verwendung von Verbrennungsgas aus einem Blockheizkraftwerk als Rohgas für 

die Flotation kann dabei auch zusätzlich Kohlenstoffdioxid eingetragen werden. 

2. Durch die oxidative Wirkung des Ozons können extrazelluläre organische Substanzen, die 

inhibierend auf das Wachstum von Mikroalgen wirken, reduziert werden. Auf diese Weise 

kann die Produktivität des Photobioreaktors gesteigert werden.  

3. Die Algenabschäumung ist ein wesentlicher Schritt, um die Energieeffizienz einer 

algenbasierten Biogasproduktion zu steigern. Dabei könnte das Flotat aus dem Abschäumer 

sogar direkt in den Vergasungprozess eingeleitet werden.  

4. Aus betriebswirtschaftlicher Sicht ist die Algenabschäumung für  ein Verfahren mit marinen 

Algen deutlich besser geeignet als Ernteeinheiten wie Tellerseparatoren oder Dekanter. 

Aufgrund der Korrosivität des Prozesswassers müssten diese Einheiten aus speziell 

beschichteten Edelstahl gebaut sein. Dabei würde es sich um Sonderanfertigungen handeln, 

die mit entsprechenden Investitionskosten verbunden wären. 

5. Durch die Integration der Abschäumung können nachgeschaltete Ernteeinheiten deutlich 

kleiner dimensioniert werden. 
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3.6.2 Vorversuche zur Zellretention von N. salina 

3.6.2.1 Vorausgehende Modellierung der Zellretention 

Ausgehend von Nährstoffdaten der LANDMARK Belastungsstufe (NO3-N ≈ 145 mg/L, CO2 ≈ 81 mg/L, 

Tab.  3.2-1), wurde eine erste abschätzende Modellierung eines Zellretentionsverfahrens durchge-

führt. Die Modellierung dient einerseits als Basis für die Auslegung einer Zellretentionsmembran und 

andererseits als Grundlage für weitere Messprogramme. Basis für die Modellierung ist eine voran 

gehende Massenbilanz des produktionsintegrierten Algenproduktionssystems. In Abb. 3.6-9 ist ein 

Fließschema des geplanten Produktionssystems dargestellt, aus dem sich eine entsprechende Mas-

senbilanz herleiten lässt. So sind die wesentlichen einlaufenden Massenströme die Prozesswasser- 

sowie die Kohlenstoffdioxidzufuhr. Auslaufende Massenströme sind das Permeat aus der Zellretenti-

onsstufe sowie das Konzentrat aus der Abschäumung. Bezug nehmend auf die bisherigen Ergebnisse 

ist hierbei eine Parallelschaltung der Abschäumung sowie der Zellretention an den Photobioreaktor 

geplant.    

Da Kohlenstoffdioxid bei Be-

darf in den Photobioreaktor 

dosiert wird, ist zunächst die 

mit dem Prozesswasser zuge-

führte Nitratstickstoffmenge 

für die Biomasseproduktion in 

dem Photobioreaktor bestim-

mend. Unter der Annahme 

einer konstanten Biomasse-

konzentration und einer Mo-

nod-Kinetik für Nitratstickstoff 

als limitierendes Substrat, 

wurde die mögliche Wachs-

tumsrate an Biomasse, die 

Nitratstickstoffkonzentration 

im Reaktor und der Bedarf an 

Kohlenstoffdioxid als Funktion des Permeat-

flusses abgeschätzt. Als Monod-Parameter 

wurden für die maximale Wachstumsrate 

      =1,3 g Biomasse/L*d und für die Mo-

nod-Konstante       =2,3 mg NO3-N/L ange-

nommen. Die Modellierung wurde hier auf 

einen 120 L Flachplatten-Photobioreaktor mit 

Luftheber (Subitec) bezogen, lässt sich jedoch 

auch für einen tubulären Photobioreaktor 

anwenden. In der Abb. 3.6-10 ist die Wachs-

tumsrate sowie die Nitratstickstoffkonzentra-

tion im Photobioreaktor als Funktion des Per-

meatflusses dargestellt. 

Abb. 3.6-9: Fließschema der geplanten produktionsintegrierten Algenpro-
duktion. Basis für die Massenbilanz und somit für die Modellierung stellen 
die einlaufenden Massenströme Prozesswasser und Kohlenstoffdioxid 
sowie die auslaufenden Massenströme Algenkonzentrat und Permeat dar. 
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sis salina sowie Gleichgewichtskonzentration für Nitrat-
stickstoff in einem 120 l Photobioreaktor als Funktion des 
Permeatflusses durch eine Zellretentionsstufe. 
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Es ergibt sich, dass ein Permeatfluss von 4 L/h für einen 120 L Flat-Panel-Airlift Reaktor benötigt wird, 

um 95% der maximal möglichen Wachstumsrate zu erreichen. Dieser hohe Durchfluss würde auf 

Grund der geringen relativen Wachstumsrate bei einem konventionellen Chemostat-Betrieb zu einer 

starken Ausdünnung an Mikroalgen und entsprechend geringen absoluten Wachstumsraten führen. 

Eine weitere Zunahme des Permeatflus-

ses würde nicht zu einer Zunahme der 

Wachstumsrate, sondern lediglich zu 

einer Zunahme der Gleichgewichtskon-

zentration an Nitratstickstoff im Photo-

bioreaktor führen. In Abb. 3.6-11 ist die 

absolute Wachstumsrate sowie der zu-

sätzliche CO2-Bedarf durch eine Bega-

sung dargestellt. Da das Prozesswasser 

eine gewisse Menge an physikalisch ge-

lösten sowie anorganisch gebundenen 

Kohlenstoffdioxid enthält, nimmt die, 

dem Photobioreaktor zugeführte Koh-

lenstoffdioxidfracht, mit steigendem 

Prozesswasserzufluss und damit anstei-

gendem Permeatstrom zu. Folglich 

nimmt dann der zusätzliche Kohlenstoff-

dioxidbedarf durch eine Begasung ab. Durch eine zunehmende Zehrung an Kohlenstoffdioxid aus 

dem Prozesswasser nimmt auch die Menge der Sauerstofffracht, die der Fischproduktion zurückge-

führt wird, zu. Dies hat auf Seiten der Fischzucht den Vorteil, dass einerseits der Sauerstoffbedarf 

und andererseits die Kapazität einer Kohlenstoffdioxidentgasung gesenkt werden kann und somit 

Energie- sowie Betriebsmittelkosten eingespart werden können. 

In einer zweiten Projektphase muss eine experimentelle Präzisierung der Modellierung durchgeführt 

werden und durch weitere Parameter, wie Lichtregime, Nährstoffschwankungen und hydrodynami-

sche Belastungen der Mikroalgen erweitert werden. Ziel ist es dabei, eine wirtschaftliche sowie ener-

getische Beurteilung eines optimalen Permeatflusses zu erhalten. Im gleichen Zuge wird durch die 

Auswahl einer geeigneten Membran eine weitere Optimierung erwartet.  
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Abb. 3.6-11: Modellierte Wachstumsrate für Nannochloropsis salina 
sowie der zusätzliche CO2-Bedarf durch eine Begasung als Funktion 
des Permeatflusses durch eine Zellretentionsstufe. 
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3.6.2.2 Laborversuche zur Zellretention von N. salina 

Im Rahmen von Vorversuchen für das Arbeitspaket 4 wurde eine Zellretentionsanlage im kleinen 

Maßstab aufgebaut, um die Filtrierbarkeit der Mikroalge Nannochloropsis salina sowie die Machbar-

keit des Membranverfahrens zu überprüfen.  Es wurde ein Membranverfahren realisiert, das relativ 

geringe Druckdifferenzen als Triebkraft für den Permeatfluss benötigt. In Abb. 3.6-12 ist der entspre-

chende Versuchsaufbau dargestellt. Im Versuch wurde ein Unterdruck durch ein Ansaugen mit einer 

Schlauchpumpe auf der Permeatseite erzeugt. Durch eine regelmäßige hydrodynamische Rückspü-

lung mit Permeat und eine pneumatische Rückspülung mit Luft und reinen Kohlenstoffdioxid wurde 

Fouling- sowie Verblockungseffekten entgegen gewirkt.  

 
Abb. 3.6-12: Versuchsanlage für die Zellretention von N. salina mit hydraulischer und pneumatischer Rückspülmöglich-
keit; B-1 - Retentatbehälter mit Algenlösung, B-2 - Filtratbehälter, P-1 programmierbare Schlauchpumpe mit wechselba-
rer Förderrichtung, 1 – keramische Monokanal Rohrmembran, 2 – Rührwerk, 3 – Druckluftzufuhr mit vorgeschalteten 
Sterilfilter für Rückspülung, 4 – Kohlenstoffdioxidzufuhr (10 bar) für Rückspülung, 5 – 5,8W LED Beleuchtung  mit roten 
und blauen Dioden 6 - Permeatrückführung. 

Um einen längeren Membranbetrieb zu simulieren, wurde das Permeat aus der Algensuspension 

wieder zurückgeführt. Um eine gleichmäßige Lichtbestrahlung der Mikroalgen zu ermöglichen, wurde 

die Suspension mit einer 5,8W LED-Leuchtplatte bestrahlt und zusätzlich gerührt. Die Mikroalgen-

konzentration wurde über eine photometrische Chlorophyllbestimmung bei 665nm detektiert und 

lag zu Beginn bei 7,5 mg/l. In Tab. 3.6-1 sind die Eigenschaften der verwendeten Membran darge-

stellt. 

 

 

 

 

 

 



 

46 

Tab.  3.6-1: Eigenschaften der Zellretentions-Membran 

Membran   

Hersteller 3C Membrane AG 

Geometrie Rohrmembran, monokanal 

Material Aluminiumoxid 

Aufbau asymetrische Membran, Trennschicht außen 

Porenweite Trennschicht  200 nm 

Porenweite Stützschicht 800 nm 

Außendurchmesser 15mm 

Innendurchmesser 8 mm 

Membranfläche 0,0141 m² 

Da die Porenweite der äußeren Trennschicht 0,2 µm beträgt und die Größe von Nannochloropsis 

salina zwischen 2-3µm liegt, eignete sich die verwendete Membran für eine entsprechende Zellre-

tention. Das Membranmaterial weist zudem eine hohe chemische Beständigkeit auf, um es bei Be-

darf durch Fouling mit diversen Lösungen zu reinigen. In Abb. 3.6-13 sind die Ergebnisse der Vorver-

suche zusammengefasst. Dabei ist der bei Filtrationsbetrieb erreichte Membranfluss (Volumenstrom 

pro Fläche Membran) und der Nettofluss als Funktion der Betriebsdauer dargestellt. 

 

 
Abb. 3.6-13: Ergebnisse eines Versuches zum Membranfluss in einem mit Nannochloropsis salina angereichertem Fluid. 

Der Nettofluss errechnet sich hierbei aus dem Durchfluss der Filtration abzüglich der Zeit, die für die 

Spülvorgänge benötigt wird. Insgesamt wird deutlich, dass die Kombination aus hydrodynamischer 

Permeatspülung sowie pneumatischer Luft- und Kohlendioxidspülung ausreichend war, um  einen 

relativ konstanten Membranfluss von durchschnittlich 18 l/m²*h zu halten. Die Schwankungen im 

Membranfluss sind in einer bewussten Variation der Spülintervalle und -abläufe begründet. Hierbei 

wurde zusätzlich deutlich, dass durch eine optimale Wahl des Spülregimes der ermittelte durch-

schnittliche Fluss gesteigert werden kann. In der weiteren Projektphase muss der Einfluss der Zellre-

tention auf die Produktivität eines Photobioreaktors im Betrieb beurteilt werden. Dabei muss die 

Auswahl eines Verfahrens getroffen werden, was neben einem maximalen und energetisch günstigen 

Membranfluss, minimale bzw. vernachlässigbare hydrodynamische Belastungen für die Algensuspen-

sion gewährleistet. Das dargestellte Saugverfahren stellt einen guten Ansatz zur Erfüllung dieser Be-

dingungen dar. In einem integrierten Verfahren wird dabei ein gewisser Teil an Algensuspension aus 

dem Photobioreaktor an der Saugmembran im Parallelbetrieb vorbei geleitet.   
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3.7 Vorläufige Machbarkeitsanalyse zum produktionsintegrierten Verfahren 

 

Auf Basis von Daten, die bei der Firma Erwin Sander 

Elektroapparatebau GmbH in Pilotanlagen gewonnen 

werden konnten und Daten aus der ersten Projekt-

phase dieses Projektes, konnte eine erste, vorläufige 

Machbarkeitsanalyse erarbeitet werden, die sich zu-

nächst auf die Verwertung der Mikroalgenbiomasse 

in der Energiewandlung fokussiert. Dieser Weg über-

führt zunächst die im Prozesswasser des primären 

Kreislaufs gelösten Nährstoffe (Stickstoff, Phosphat, 

Kohlenstoffdioxid) zu den Photobioreaktoren für die 

Biomasseproduktion. Das nährstoffarme Prozess-

wasser wird in den primären Kreislauf zurückgeführt 

(Abb. 3.7-1). Die produzierte Mikroalgen-Biomasse 

wird nach der Entwässerung der Biogasproduktion 

zugeführt. Das Biogas wird in einem Blockheizkraft-

werk in elektrische und thermische Energie gewan-

delt, die in die Produktionsprozesse zurückgeführt 

werden kann. Die weiteren Abschätzungen basieren 

zunächst auf dem aus einem primären Produktions-

prozess verfügbaren Stickstoff- und Kohlenstoffdioxidmassen. In der zweiten Projektphase werden 

Eckdaten für weitere Elemente, zum Beispiel der zusätzliche Bedarf an Spurenelementen, verfügbar 

werden, die in die Berechnungen eingehen können.  

Für diese erste Machbarkeitsanalyse wurden zunächst die Nährstoffmengen abgeschätzt, die für die 

sekundäre Biomasseproduktion (Mikroalgen) in Photobioreaktoren während eines Produktionszyklus 

(Fisch, Warmwasser, Produktionszeit 1 Jahr) zur Verfügung steht (A). Zyklische Schwankungen im 

Produktionsprozess konnten in diesen ersten Berechnungen noch nicht berücksichtigt werden, da 

dazu erst in der zweiten Projektphase grundlegende kinetische Daten für die verwendeten Photobio-

reaktoren erhoben werden müssen. 

 (A) Fischproduktion im primären Kreislauf   

Produktionsvolumen, Produktionstank 1,500,000 L 

Volumen Wasseraufbereitung 900,000 L 

Gesamtvolumen Fluid-Kreislauf 2,400,000 L 

Lebensmittelproduktion 125,000 kg/a 

Futterquotient 1.5 Kg Futtermasse/kg Körpermasse 

Nahrungszufuhr für einen Produktionszyklus 187,500 kg/a 

Proteinanteil Nahrung 0.5 kg Protein/kg Futter 

Proteinmenge Nahrung 93,750 kg/a 

Stickstoffanteil Nahrung 0.16 kg Stickstoff/kg Protein 

Stickstoffmenge Nahrung 15,000 kg/a 

Exkretionsrate Stickstoff 0.5 kg/kg Stickstoff  

Stickstoffexkretion pro Produktionszyklus 7,500 kg/a 

Exkretionsrate Kohlenstoffdioxid 0.4 kg/kg Futter  

Kohlenstoffdioxidexkretion pro Produktionszyklus 75,000 kg/a 

Abb. 3.7-1: Der erweiterte Fluid-Kreislauf bestehend 
aus dem primären Produktionskreislauf, der produkti-
onsintegrierten sekundären Nährstoffentsorgung und 
der Energierückführung über Biogas und Energiewan-
dlung (Blockheizkraftwerk). 
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Mit der verfügbaren Stickstoffmenge (7.5 t pro Produktionsjahr) kann die Mikroalgenproduktion und 

der Prozessenergiebedarf abgeschätzt werden (B): 

 

(B) Energieumwandlung über Mikroalgenproduktion 

Stickstoffanteil in Mikroalgenbiomasse  (Redfield)  0.075 kg Stickstoff/kg Trockenmasse 

Mikroalgenproduktion geschätzt aus der exkretierten Stickstoffmasse (A) 100,000 kg Trockengewicht/a 

Biomassenkonzentration Photobioreaktor 13 kg/m³ 

Produzierte Mikroalgensuspension  7,692 m³ 

Spezifischer Energiebedarf für die Abtrennung der Mikroalgenzellen vom 
Prozesswasser (Tellerseparator, Trockensubstanz ≈ 120kg/m³) 1 kWh/m³ 

Produktivität Photobioreaktor (12h) 1.12 kg/(m³*d) 

Produktionsvolumen 245 m³   

Spezifischer Energiebedarf für den Reaktorbetrieb
20

 0.200 kW/m³    

Prozessenergiebedarf elektrisch für den Betrieb und die Abtrennung 222,000 kWh/a 

 

Die Zufuhr der Nährstoffe aus der primären Fischproduktion erfolgt mit dem Prozesswasser als Nit-

rat, da die prozessintegrierte Nitrifikation (Biofiltration) das von den Fischen exkretierte Ammonium 

in Nitrat wandelt. Mit der Annahme einer Grenzkonzentration von 50 mg/l Nitrat-N im Prozesswasser 

der primären Fischproduktion und einer Minimalkonzentration von 25 mg/l Nitrat-N im Photobiore-

aktor (Kulakowski unveröffentlichte Daten), ergibt sich eine Konzentrationsdifferenz von 25 mg/l 

Nitrat-N, die im Prozesswasser für die Mikroalgenproduktion verfügbar ist. Der kompensatorische 

Prozesswasserstrom überführt den zugeführten Stickstoff aus der primären Produktion zu den Pho-

tobioreaktoren; er ergibt sich aus dem Quotienten von zugeführter Stickstoffmenge und Konzentra-

tionsdifferenz (C): 

 

(C) Prozesswasserstrom aus primärem Kreislauf 

Grenzkonzentration Stickstoff im Prozesswasser 0.00005 kg/l 

Grenzkonzentration Photobioreaktor 0.000025 kg/l 
Kompensatorischer Prozesswasserfluß geschätzt mit der exkretierten 
Stickstoffmasse (A) 300,000,000 l/a 

Kompensatorischer Prozesswasserfluß während der Lichtphase = 12 h 68,493 l/h    

 

Ein stündlicher Wasserfluss von 69 m³ zu den Photobioreaktoren mit einem Produktionsvolumen von 

245 m³ erfordert eine effektive Rückhaltung der Mikroalgen im Photobioreaktor. Erste Versuche mit 

Membranen und Kleinreaktoren an der HTW zeigten grundsätzlich gute Ergebnisse, müssen aber 

noch unter realen Bedingungen mit den hier verwendeten Photobioreaktoren getestet werden. Ein 

weiteres Verfahren befindet sich in der Entwicklungsphase, das ebenfalls erst in der zweiten Pro-

jektphase getestet werden kann. Ziel ist es, ein energieeffizientes Verfahren für die Rückhaltung dar-

zustellen. Die Rückhaltung der Mikroalgen im Photobioreaktor ist von zentraler Bedeutung für das 

produktionsintegrierte Verfahren, da man mit einem klassischen Chemostatbetrieb bei gegebener 

                                                           
20

 Ripplinger P, 2008:, Flat Panel Airlift 3. Generation, Vortrag auf der Hannovermesse 
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Stickstoffkonzentration im Prozesswasser nur unzureichende Produktivität erreichen würde. Die Bio-

gasproduktion lässt sich anhand von Literaturdaten für Nannochloropsis abschätzen (D): 

 

(D) Biogasproduktion      

Biogasproduktion für Nannochloropsis 500 l/kg organischeTrockenmasse
21

 

Relativer Methanertrag 0.8  
21

 

Methanertrag aus Mikroalgenproduktion 400 l/kg organische Trockenmasse 

Methanproduktion geschätzt aus  Mikroalgenproduktion (B) 40,000,000 l/a 

Dichte von Methan 0.00072 kg/l 

Methanproduktion 28,800 kg/a 

Energiegehalt für Methan 55.5 MJ/kg 

Energieumwandlung - Betrag 1,598,400 MJ/a 

Umrechnungsfaktor 3.6 MJ/kWh 

Wirkungsgrad Blockheizkraftwerk 50 % 

Energieumwandlung Betrag 444,000 kWh/a 

Elektrische Energieumwandlung im Blockheizkraftwerk 222,000 kWh/a 

Prozessenergiebedarf Photobioreaktor elektrisch für den Be-
trieb und die Abtrennung (B) 222,000 kWh/a 

Elektrische Energieumwandlung Betrag 0 kWh/a 

Abwärme aus Energieumwandlung Betrag 222,000 kWh/a 

 

Die in den Photobioreaktoren für einen Produktionszyklus (1 Jahr) produzierte Algenbiomasse (Nan-

nochloropsis) kann zur Produktion von 40,000 m³ Methangas verwendet werden. Die Energiewand-

lung in einem Blockheizkraftwerk führt zu einer elektrischen Energiemenge von 222 MWh, die zu-

nächst mit dem Energiebedarf für den Betrieb der Photobioreaktoren und die Abtrennung der Algen-

biomasse aus dem Fluid verrechnet werden muss. Da der Prozessenergiebedarf hoch ist und, der 

geschätzte Prozessenergiebedarf den Betrag der elektrischen Energieumwandlung überstieg, wurde 

iterativ die Produktivität des Photobioreaktors angepasst, so dass Energiewandlung und Prozes-

senergiebedarf denselben Betrag haben. Das bedeutet, dass ein Photobioreaktor unter den hier ge-

troffenen Annahmen eine Produktivität von 1.12 kg/(m³*d) erreichen muss (B), was nach eigenen 

Abschätzungen und Untersuchungen anderer Forschergruppen22 möglich ist.  Der Betrag der Elektri-

sche Energieumwandlung in der Berechnung (D) ist dementsprechend gleich Null. Dieses Ergebnis 

zeigt, dass, solange keine alternativen Energien für den Betrieb von Photobioreaktoren eingesetzt 

werden, keine Rückführung von elektrischer Energie in den primären Produktionsprozess möglich ist. 

Ein wichtiger Entwicklungsschritt ist also das Verfahren des Photobioreaktors energetisch zu optimie-

ren. Eine Möglichkeit stellt der parallele Betrieb von Photobioreaktoren und photovoltaischen  Kolle-

ktoren dar. Hier können in der zweiten Projektphase notwendige Eckdaten für eine konstruktive 

Überarbeitung erarbeitet werden. Die Abwärme aus der Energieumwandlung erreicht einen Betrag 

von 222 MWh. Diese Wärmemenge könnte zukünftig für die Entwässerung der Mikroalgenbiomasse 

eingesetzt werden, so dass sich die elektrische Prozessenergiemenge für den Photobioreaktor-

                                                           
21

 Schneider G, 2009: Biogas aus Mikroalgen. Ergebnisse des Forschungsprojektes EBSIE. Vortrag, 3. Bundes-Algen-
Stammtisch am 22/23. Juni, Köln  
22

 E. Sierra, F.G. Acien, J.M. Fernandez, J.L. Garcıa, C. Gonzalez, E. Molina, 2008: Characterization of a flat plate photobiore-
actor for the production of microalgae. Chemical Engineering Journal 138:136–147 
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Betrieb verringern würde. Abschätzungen dazu können in der zweiten Projektphase auf der dann 

verfügbaren Datenbasis erfolgen. 

Ein weiterer wesentlicher Optimierungsschritt im Laufe der zweiten Projektphase ist die Ermittlung 

von Betriebsbedingungen im Photobioreaktor, die die angestrebte Produktivität von 1,12 g/l*d sogar 

übersteigen. Dies ermöglicht eine Nettoproduktion von elektrischer Energie. Eine Temperierung der 

Photobioreaktoren durch Abwärme stellt hierbei eine sinnvolle Strategie dar. 

In jedem Fall verbessert das produktionsintegrierte Verfahren des Photobioreaktors die Energiebilanz 

des primären Produktionskreislaufs dadurch, dass Prozessenergie und Hilfsstoffe für die Denitrifikati-

on eingespart werden können. Gleichzeitig wird mit dem aus den Photobioreaktor zurückgeführten 

Prozesswasser, Sauerstoff in den primären Kreislauf zurückgeführt, was von Bedeutung für die Wirt-

schaftlichkeit des primären Produktionsprozesses ist. Die Anreicherung von Kohlenstoffdioxid im 

Fluid des primären Kreislauf macht es notwendig, mit speziellen Verfahren Kohlenstoffdioxid aus 

dem Prozesswasser zu entfernen, was unter Energieaufwand durch eine starke Belüftung des Pro-

zesswassers erfolgen kann. Es kann hier gezeigt werden, dass Kohlenstoffdioxid effektiv über den 

sekundären Produktionskreislauf aus dem Prozesswasser des primären Kreislaufs ohne einen zusätz-

lichen Energiebedarf entfernt werden kann (E): 

(E) Kohlenstoffdioxidbilanz     

Kohlenstoffdioxid-Assimilation Mikroalgen (Xu et al. 2011) 1.678 kg/kg Trockenmasse 

Assimilation durch Mikroalgenproduktion 167,800 kg/a 

Kohlenstoffdioxidexkretion pro Produktionszyklus (A) 75,000 kg/a 

Kohlenstoffdioxidkonzentration im Prozesswasser 0.000216 kg/l 
Kohlenstoffdioxid mit Prozesswasser dem Photobioreaktor 
zugeführt 64,800 kg/a 

Kohlendioxidnutzungsgrad für primäre Produktion 86 % 

Kohlendioxid-Bedarf für Mikroalgen aus BHKW 103,000 kg/a 

   

 

Mit dem zu den Photobioreaktoren zugeführten Prozesswasser werden 65 t Kohlenstoffdioxid oder 

86% der exkretierten Kohlenstoffdioxidmenge aus dem Prozesswasser entfernt. Zusätzlich müssen 

aber noch 103 t dem Prozess zugeführt werden, so dass auch noch Kohlenstoffdioxid aus dem Bio-

gasprozess benötigt wird und auch Kohlenstoffdioxid aus dem Verbrennungsprozess im BHKW zuge-

führt werden muss.  

Eine weitere Verbesserung der Effizienz des produktionsintegrierten Verfahrens ist dadurch gegeben, 

dass das produzierte Biogas durch die Aufreinigung in einem Photobioreaktor einen höheren volu-

menbezogenen Brennwert erhält und als Bioerdgas aus dem Prozess herausgeschleust und dem 

BHKW zugeführt werden könnte.  

In Bezug auf die Kohlenstoffdioxidbilanz ist das Verfahren mehr als ausgeglichen. In der zweiten Pro-

jektphase müssen die Abschätzungen validiert und einem konstruktiven Prozess zugeführt werden. 

Hier bietet die HTW mit ihrem neuen Studiengang «Erneuerbare Energien/Energiesystemtechnik» 

beste Voraussetzungen für studentische Mitarbeit und den unmittelbaren Transfer der Projekter-

gebnisse. 
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4 Fazit 

Die Forschungs- und Entwicklungsarbeiten an der Hochschule für Technik und Wirtschaft in Saarbrü-

cken und in der Forschungshalle in Völklingen zusammen mit dem Institut für Getreideverarbeitung 

GmbH, der Erwin Sander Elektroapparatebau GmbH und der Subitec GmbH in Stuttgart haben die 

grundlegende Machbarkeit des produktionsintegrierten Verfahrens gezeigt. Auf Basis der gelösten 

Exkretionsprodukte aus einem Fluid-Kreislauf für die Aquakultur mariner Fische können ausreichend 

Nährstoffe für eine intensive Produktion von Mikroalgen in einem sekundären Kreislauf bereitgestellt 

werden. Durch das produktionsintegrierte Verfahren wird die Wasseraufbereitung im primären Fluid-

Kreislauf entlastet. Dadurch ergeben sich für den primären und sekundären Kreislauf deutliche öko-

nomische Vorteile: 

 

Primärer Kreislauf:  

Abbau gelöster Nährstoffe mit positiver Wirkung auf die Gesundheit der Organismen  Wegfall der Kom-

ponenten für die Denitrifikation. Kostenreduktion (organisches Substrat, Prozessenergie) bei der anaeroben Biofiltration.  

Reduzierter Kohlenstoffdioxideintrag durch anaerobe Biofiltration  Einsparung von Komponenten und Betriebs-

kosten für die Entgasung. 

 Einsparung von Komponenten und Betriebskosten für die Entzug von Kohlenstoffdioxid aus dem Prozesswasser  
Entgasung. 

Zufuhr von gelöstem Sauerstoff in das Prozesswasser  Einsparung von Kosten für Belüftung bzw. Begasung mit Sau-

erstoff. 

 

Sekundärer Kreislauf: 

Zufuhr von Nährstoffen  Kosteneinsparung bei anorganischen Nährstoffen (N, P). 

Zufuhr von gelöstem Kohlenstoffdioxid  Kosteneinsparung beim Transport und der Einbringung des Prozessgases 

Abfuhr von gelöstem Sauerstoff  Verbesserung der Reaktorproduktivität 

 

Die Ergebnisse zeigen, dass im technisch Machbaren noch ein großes Optimierungspotential liegt. So 

wurde zwar die Automatisierung des Fluid-Kreislaufs in den Grundoperationen abgeschlossen, für die 

Erhöhung der Zuverlässigkeit ist jedoch eine Konkretisierung eines Prozessleitsystems bestehend aus 

prozessnahen Komponenten (PNK) zur Steuerung von Aktoren und der Aufnahme der Messwerte, 

sowie externen Bedien- und Beobachtungsstationen (BuB) unerlässlich. Ein weiteres Ziel, das in der 

zweiten Projektphase in Zusammenarbeit mit Unternehmen verfolgt werden soll, ist die Reduzierung 

von Unvorhersagbarkeit in Prozessen durch Datenanalyse und Modellbildung, sowie eine Präzisie-

rung der Kapazitätsanalyse durch Monitoring und Auswertung der Produktionsdaten. 

 

Die im Projekt verfolgte Strategie der Reinigung des Prozesswassers durch den Einbau der im Fluid-

Kreislauf akkumulierenden, gelösten Nährstoffe in Algenbiomasse ist umso effizienter, je höher die 

volumetrische Produktivität im Photobioreaktor ist. Eine erfolgreiche Integration von Mikroalgenpro-

zessen in Fluid-Kreisläufe erfordert deshalb eine sehr spezifisch auf den jeweiligen Reaktortyp abge-

stimmte Optimierung der Wachstumsbedingungen für die Algen. 

 

Im vorliegenden Fall zeigte die in Wachstumsversuchen mit Mikroplatten ausgewählte Alge Nannoch-

loropsis salina keinerlei Wachstumsbegrenzungen durch die im Prozesswasser vorhandenen Nähr- 
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und Inhaltsstoffe. Auch beim Betrieb des für 10 – 20 fach höhere Zelldichten optimierten Photobio-

reaktors der Fa. Subitec kann der Stickstoff- und Phosphatbedarf mit Prozesswasser in erster Nähe-

rung gedeckt werden. Um optimale Raten bei der Entfernung der gelösten Algen-Nährstoffe zu erzie-

len, sollten allerdings Limitierungen im Spurenelementbereich durch entsprechende Addition der 

Elemente vermieden werden.   

 

Die hier bereits etablierte Screening-Technik mit Mikroplatten, soll in der zweiten Projektphase zu 

einem Spurenelement-Screening weiterentwickelt werden, mit dem die Ertragsbegrenzung durch 

diverse Spurenelemente in der Algenkultur nachgewiesen und die erforderliche Addition abgeschätzt 

werden kann. Der eigentliche Nachweis muss jedoch in Langzeitversuchen unter den Betriebsbedin-

gungen des Photobioreaktors erfolgen. Um die Interpretation der Ergebnisse nicht durch andere 

Einflussfaktoren zu erschweren, sollten diese Versuche weiterhin unter konstanten Bedingungen in 

der Forschungshalle der HTW erfolgen. 

 

Grundlegende Entwicklungsschritte zur Algenretention konnten im Labormaßstab in der ersten Pro-

jektphase abgeschlossen werden. Algenretention ist bei Verfahren mit hohen Zelldichten, wie z.B. 

dem Subitec Photobioreaktor erforderlich, um den Prozesswasserstrom und damit die Versorgung 

mit Nährstoffen zu optimieren. Dabei muss die Algenbiomasse im Reaktor gehalten werden, um die 

volumetrische Produktivität auf hohem Niveau zu halten. Im Laborversuch konnte bereits gezeigt 

werden, dass in einer Nannochloropsis-Kultur eine Zellretention mit hydraulischen und pneumati-

schen Rückspülmöglichkeiten über mehrere Wochen verblockungsfrei betrieben werden konnte. In 

der zweiten Projektphase muss gezeigt werden, dass dies auch im Freiland mit unterschiedlichem 

Lichtregimen, Temperatur- und Nährstoffschwankungen und längerfristiger hydrodynamischer Belas-

tung durchführbar ist. Optimierungsmöglichkeiten bestehen durch die Wahl der Membran und der 

Betriebsweise. 

 

Versuche zur Ernte der Algenbiomasse wurden durchgeführt. Sie zeigten, dass auch in diesem Be-

reich eine Weiterentwicklung des Stands der Technik erforderlich und zum Teil schon innerhalb des 

Projektes erfolgt ist. Es konnte gezeigt werden, dass die durch Ozon unterstützte Flotation ein ener-

giesparendes sowie technisch geeignetes Verfahren ist, um Algen aus dem Prozess zu entfernen und 

Biomasse zu ernten.  

 

Der Betrieb von hochdichten FPA-Photobioreaktoren wurde bereits unter Laborbedingungen über 

mehrere Monate erprobt. Die Ergebnisse brachten wichtige Hinweise zum Betriebsmodus von Lang-

zeitkulturen von Nannochloropsis salina. Insbesondere zeigten sie, dass neben den Nährstoffen Nit-

rat und Phosphat auch die Zufuhr von Spurenelementen von entscheidender Bedeutung ist und in 

der folgenden Projektphase im Laborbetrieb bilanziert und automatisiert werden muss. Die Freiland-

phase wird zusätzlich weitere wichtige Ergebnisse für eine Beurteilung bringen. 

 

Bislang wurden die Forschungs- und Entwicklungsarbeiten am FPA-Photobioreaktor der Subitec 

GmbH durchgeführt. Der zweite Reaktortyp, der tubuläre Photobioreaktor der IGV GmbH, ist kon-

struiert und wird noch innerhalb der ersten Projektphase in Betrieb genommen (Berichtsdatum vor 

Abschluss der ersten Projektphase). Es wird eine Übertragbarkeit vieler Ergebnisse auf diesen Photo-
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bioreaktortyp erwartet. Eine vergleichende Bewertung kann erst in der zweiten Projektphase nach 

Abschluss der Freilandphase vorgenommen werden. 

 

Eine erste Machbarkeitsanalyse zeigt, dass der hier verfolgte Lösungsweg schon in Verbindung mit 

einer Energiewandlung über Bioerdgasproduktion und einer Nutzung in einem Blockheizkraftwerk zu 

einer wirtschaftlichen Lösung führen kann. Damit wird gleichzeitig die Nachhaltigkeit der gesamten 

Prozesskette verbessert. 

 

Insgesamt kann ein positives Fazit aus der ersten Projektphase gezogen werden. Eine nachhaltige 

Wirkung wird nur erzielt, wenn in der zweiten Projektphase die aufgezeigten Optimierungsmöglich-

keiten getestet und implementiert werden können.  

 


