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Kurzfassung

Der weltweite Bedarf an Verpackungsmaterialien wund die damit verbundenen
Entsorgungsprobleme sind eine Herausforderung fiir Mensch und Umwelt. Aus diesem Grund
wurden von der EU 2010 das ANIMPOL Projekt (Biotechnological conversion of carbon-
containing wastes for economic efficient production of high added value products) mit einem
Fordervolumen von 3 Millionen Euro ins Leben gerufen. Im Rahmen dieses Projekts sollte die
Verwertbarkeit von alternativen Rohstoffquellen, wie etwa Fleischabfillen oder Gberschussiger
Molke, die ansonsten entsorgt werden miussten, als Ausgangsstoff fiir die Erzeugung von
biologisch ~ abbaubaren und biovertriglichem  Kunststoff aus der Familie der
Polyhydroxyalkanoate erforscht werden.

Diese Arbeit beschiftigt sich mit dem Scale up, einer Malstabsvergroflerung, eines
Fermentationsprozesses der aus diesem Projekt heraus entwickelt wurde. Die Daten der
Laborversuche wurden vom Leiter des ANIMPOL Projekts, Dr. Martin Koller vom Institut fir
Biotechnologie und Bioprozesstechnik, TU Graz, zur Verfligung gestellt

Aus diesen Laborversuchen wurde ein ka-Wert von 4,08 h' ausgewihlt um ein Scale up
durchzufiihren. Dieser k;a-Wert wurde bei einem spezifischem Leistungseintrag von 778 W/m’
(Drehzahl 1000 rnin'l), einem H/D Verhiltnis von 1,45 und einer Begasungsrate von 6,7 vvm
erreicht.

Fir das Scale up wurde ein Pilotfermenter mit einem Nettovolumen vom 500 L. gewihlt. Das
entsprechende H/D Verhiltnis wurde durch ein Fullvolumen von 255 L realisiert. Um den
gewahlten k;a-Wert von 4,08 h' im Pilotfermenter zu realisieren, wurde durch Vatiation einer
recherchierten Korrelation zwischen k; a-Wert, Begasungsrate und Leistungseintrag mit Hilfe des
Solvers in Microsoft Excel ein Betriebspunkt gefunden. In diesem Betriebspunkt verringerte sich
der Leistungseintrag auf 329,5 W/m’ (Drehzahl 262 min™) und die Begasungsrate auf 3,2 vvm.
Die errechnete Produktionsleistung des Pilotfermentes bei maximal mdglichem Fullstand und
dem Einsatz von Silagesifte, als komplexe Stickstoffquelle fiir verkiirzte Batchzeiten, betrigt

1397,9kg/ a.
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Abstract

The worldwide need of packaging materials and the attended waste removal problems are a
challenge for man and enviroment. For this reason, in 2010, the EU started the ANIMPOL
project (Biotechnological conversion of carbon-containing wastes for economic efficient
production of high added value products) with a displacement volume of 3 million euros. Goal of
this project was, to investigate the usability of alternative resources, such as meat and bone meal
or excessive whey, which would be otherwisely dumped, as a substrate for biodegradeable and
biocompatible plastics, like polyhaydroxyalkanoates.

This work deals with the scale up of a fermentation process resulting from this project. The
based data was supplied by the project leader, Dr. Martin Koller from the institute of
biotechnology and biochemical engineering, TU Graz.

From the laboratory experiments, a k;a value of 4,08 h-1 was chosen as a scale up criteria. This
k;a value was realized at a specfic power input of 778 W/m?’ (at 1000 rpm), a H/D ratio of 1,45
and a gassing rate of 6,7 vvm.

As a scale up criteria a 500 L pilot plant fermenter was chosen. The H/D ratio was realized by a
filling volume of 255 L. To realiz a k;a value of 4,08 h', the gassing rate and the power input
were varied by Microsoft Excel Solver according to a researched correlation. Therby, a operation
point with a specific power input of 329,5 W/m’ (at 262 rpm) and a gassing rate of 3,2 vvm was
found.

The productive capacity, at maximum filling volume and the use of silage juices as a complex

nitrogene source for batch time shortening, was calculated as 2070 kg/a.
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1. Einleitung

Der weltweite Bedarf an fossilen Rohstoffen und der damit verbundene erh6éhte Ausstol3 von
CO, in die Atmosphire steigt, trotz aller politischen Interventionen, weiter an. FEine
Moglichkeit diesen Ausstol zu verringern ist die Suche nach sogenannten ,griinen®
Kunststoffen aus nicht-fossilen Quellen mit moglichst vollstindiger Zersetzung
(5,biodegradable).

Aus diesem Grund erfolgte im Jahr 2010 der Start zum 3- jahrigen EU Projekt ANIMPOL
(Biotechnological conversion of carbon-containing wastes for economic efficient production
of high added wvalue products) (Martin Koller 2012). Einer der Grundsitze dieses
Forschungsprojekts ist, dass die verwendeten Ausgangsmaterialien nicht mit der
Nahrungsmittelproduktion — konkurrieren durfen. Bei der Suche nach geeigneten
Rohmaterialien stiel man zum Einen auf tber 40 000 000 Tonnen tiberschiissige Molke, die
pro Jahr in der EU bei der Kiaseproduktion anfallen (Martin Koller et al. 2005). Da diese
Molke keiner weiteren Wertschopfung unterliegt, wird sie entsorgt. So werden zum Beispiel in
Oberitalien pro Tag 1 Million Liter Molke ins Meer geschiittet. Dabei wiirde 1 Liter dieser
Molke 40 bis 50 Gramm Laktose enthalten, welche sich als Substrat fiir biotechnologische
Verfahren eignen wiirde (Lendlein and Sisson 2011). Zum Anderen stiel3 man im Rahmen des
Projekts auf 500 000 Tonnen tierische Lipide, die pro Jahr in tierischen Schlachtprozessen und
Tierkorperverwertungen anfallen. Diese tierischen Fette kénnen als Ausgangsstoff fur die
Erzeugung von Biodiesel (Fettsiuremethylester, FAME) verwendet werden. Aufgrund der
Zusammensetzung der Ausgangstoffe fillt hier eine gesittigte (enthalt keine Kohlenstoff-
Kohlenstoff Mehrfachbindungen) und eine ungesittigte (enthilt Kohlenstoff-Kohlenstoff
Mehrfachbindungen) Fraktion an. Da die gesittigte Phase aufgrund ihrer physikalischen
Eigenschaften, die sie unter Raumtemperatur zu stocken beginnen lassen, fur die
Biodieselproduktion ungeeignet ist, fillt hier ein Strom an Lipiden an, welcher sich aufgrund
seiner Zusammensetzung hervorragend als Ausgangsstoff fiur die Erzeugung von
Biokunststoff eignen wiirde (Titz et al. 2010). Als eine Gruppe von Biokunststoffen hat sich in
der Literatur (Khardenavis et al. 2007; Braunegg, Lefebvre, and Genser 1998; Steinbtichel and
Litke-Eversloh 2003; Muhr et al. 2013) die Familie der Polyhydroxyalkanoate (PHA) als
vielversprechend herausgestellt. Diese PHAs genielen gegentber den Kunststoffen auf

Erdélbasis mehrere Vorteile (Martin Koller et al. 2010; Nanda et al. 2009):



Biologisch abbaubar: Da sich Kunststoffe aus PHA vollstindig abbauen, missen sie nicht auf
Millhalden gelagert werden.

Biologische Herkunft: Kunststoffe aus PHA werden aus erneuerbaren Ressourcen hergestellt und
sind damit unabhingig von fossilen Rohstoffen.

Geschlossender CO, Kreislauf: Die Menge an CO,, welche beim Abbau freigesetzt wird, wird von
den Pflanzen durch photosynthetische Fixierung zur Ginze wieder aufgenommen. Da das
CO, aus natirlichen Quellen kommt, ist der Kreislauf geschlossen. Somit tragen Kunststoffe
aus PHA nicht zum Treibhauseffekt bei.

Biologische Vertraglichkeit: Einer der Hauptbausteine der PHA ist 3-Hydroxybutyrat, ein
Stoffwechselbaustein. Das erklirt die hohe Vertraglichkeit gegeniiber Siugetierzellen.
Abbildung 1-1 zeigt den Lebenszyklus von PHAs.

Carbon sources

Energy \ (sugars, lipids) Sunlight
Oxygen /
/ Carbon dioxide
Water ce——p
O <+— Water

Extraction,
Purification Composting
Moulding
PHAs Bioplastic products
(polyhydroxyalkanoates) (packaging, implants, etc.)
'\_/
Recycling

Abbildung 1-1 Lebenszyklus von Polyhydroxyalkanoaten (Verlinden et al. 2007)



2. Polyhydroxyalkanoate

2.1. Eigenschaften

Polyhydroxyalkanoate (PHA) sind hetero- oder homo- Polyester die von verschiedenen
Prokaryonten synthetisiert und intrazellulir gespeichert werden (Braunegg, Lefebvre, and
Genser 1998). Sie dhneln in ihren Eigenschaften Polypropylen (PP), was sie vielseitig
einsetzbar macht (Tsuge 2002; Verlinden et al. 2007). Tabelle 2-1 zeigt wesentliche
Eigenschaften verschiedener PHAs und vergleicht sie mit PP. Abbildung 2-1 und Tabelle 2-2

zeigen die Struktur von PHAs.

Tabelle 2-1: Eigenschaften verschiedener PHAs und PP (T'suge 2002; Verlinden et al. 2007; Lendlein and Sisson

2011)

Parameter PHB PHBV PHB4B PHBHx PP LDPP
Schmelztemperatur °C 177 145 150 147 176 130
Glastibergangstemperatur °C 2 -1 -7 -1 -10 -36
Kristallinitat % 60 56 45 34 50-70  20-50
Zugsteifigkeit MPa 43 20 26 21 38 10
Hochstzugkraft-Dehnung % 5 50 444 400 400 620

PHB...Poly(3-hydroxybutyrat)
PHBV...Poly(3-hydroxybutyrrat-co-3-hydroxyvalerat)
PHB4B...Poly(3-hydroxbutyrat-co-4-hydroxybutyrat)
PHBHX...Poly(3-hydroxybutyrat-co-3hydroxyhexanoat)
PP...Polypropylen

LDPP...Low Density Polypropylen

PHAs wurden zum ersten Mal von Lemoigne 1925 aus Bakterien isoliert (Chee et al. 2010).
Bis heute sind mehr als 150 verschiedene Monomerbausteine der PHAs bekannt. Diese
kénnen von mehr als 250 verschiedenen natiirlichen Organismen synthetisiert werden, wovon
aber nur einige wenige Bakterien fiir die Biosynthese eingesetzt werden (Chee et al. 2010).
Dass PHAs nattrlich vorkommen zeigen Proben aus Abwasserschlimmen, die geringe
Mengen PHAs mit verschiedenen Hydroxyalkanoaten (HA) enthielten (Steinbtichel and
Valentin 1995). Es wurde daher auch erfolgreich versucht, mit sogenannten open mixed
microbial communities (MMC) aus  Klirschlimmen und Glycerol aus der Biodiesel
Erzeugung als Substrat, eine Biosynthese durchzufiihren (Moralejo-Garate et al. 2011). PHA
wird von den Bakterien als Kohlenstoff- und Energiespeicher intrazellulir bei ungleicher

Substratzusammensetzung eingelagert. Das geschieht bei einem Mangel an Stickstoff,



Phosphor oder Sauerstoff jedoch bei gleichzeitigem Kohlenstoffiiberschuss (Verlinden et al.
2007; Lee and Choi 1999). Diese Tatsache ist der Grundstein fiir die zweistufige Biosynthese,
wo im ersten Schritt eine mdéglichst hohe Anzahl an Zellen geziichtet wird um im zweiten
Schritt bei gezieltem Substratmangel die PHA Finlagerung der Bakterien zu erzwingen

(Moralejo-Garate et al. 2011).
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Abbildung 2-1: Allgemeine chemische Struktur von PHA; * kennzeichnet ein chirales Zentrum; fir natiirliche
PHAs ist n zwischen 100 und 10000 (Martin Koller et al. 2013)

Tabelle 2-2 Beispiele fiir PHA Seitengruppen (Verlinden et al. 2007)

R-Gruppe Name Kurzformel
CH,; Poly(3-hydroxybutyrat) PHB
CH,CH, Poly(3-hydroxyvalerat) PHV
CH,CH,CH, Poly(3-hydroxyhexanoat) PHHx

PHA werden nach der Anzahl ihrer C-Atome in der Seitenkette in 2 Gruppen unterteilt (Lee
and Choi 1999). Kurzkettige PHAs (short-chain-length PHA, SCL-PHAs) enthalten 3 bis 5 C-
Atome, mittelkettige PHAs (medium-chain-length PHA, MCL-PHA) mit 6 bis 14 C-Atomen
(Mubhr et al. 2013) und langkettige PHAs (long-chain-length PHA, LCL-PHA) mit mehr als 15
C-Atomen. LCL-PHAs konnten bisher nur 7z vitro erzeugt werden und wurden in natiirlicher

Umgebung noch nicht nachgewiesen (Martin Koller, Salerno, and Dias 2010).

In den 1980er Jahren begann durch Imperial Chemical Industries (ICI) mit Poly(3-
hydroxybutyrat-3-hydroxyvalerat) (PHBV) unter dem Handelsnamen ,Biopol“ die
kommerzielle Vermarktung. Da jedoch die Herstellungskosten im Vergleich zu erdélbasierten
Kunststoffen erheblich héher waren, wurden PHAs nach wenigen Jahren wieder vom Markt
genommen. Hauptgrinde fir die hohen Produktionskosten waren das verwendete
Substratmaterial (reine Glukose), die hohen Aufarbeitungskosten sowie eine geringe Ausbeute
(Du et al. 2012). Erst in den letzten Jahren hat man damit begonnen, alternative Substrate aus

Abfallstrémen der Industrie auf ihre Tauglichkeit zur Biosynthese von PHAs zu untersuchen

(Nanda et al. 2009).
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Abbildung 2-2: Ubersicht iiber verschiedene Hydoxyalkanoat-Bausteine, isoliert aus Mikroorganismen.
(Steinbiichel and Valentin 1995)

Das in Abbildung 2-1 chirale Zentrum, bildet ein weiteres wichtiges

Anwendungsgebiet, nimlich das der enantiomerreinen Biosynthese von Molekiilen. Diese sind

gezeigte

fir die pharmazeutische Industrie von besonderem Interesse, denn aus ihnen lassen sich
stereoselektive Wirkstoffe und hoch wertgeschopfte Produkte herstellen. Stereoselektive

Synthesen sind ein erheblicher Kostenfaktor, denn sie benotigen einen chiralen Katalysator



und extreme Reaktionsbedingungen (Druck, Temperatur, Losungsmittel). Des weiteren fallen

erhebliche Mengen unerwiinschter, teils giftiger Nebenprodukte an (Tseng et al. 2009).
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Abbildung 2-3: Schema der enantiomerreinen Biosynthese von (S)-3HB und (R)-3HB aus E.coli (Tseng et al. 2009)

3-Hydroxybutyrat, ein chirales Molekil mit einer Hydroxy- und einer Carboxylgruppe, kann

als Grundbaustein fir Feinchemikalien, Antibiotika, Vitamine, oder Pheromone eingesetzt

werden, und wird somit zu einer vielseitigen und hoch-wertgeschépften Verbindung (Seebach

et al. 1986; Patel 2001). Abbildung 2-4 zeigt die intrazelluldre Finlagerung von PHA.
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Abbildung 2-4: Intrazellulire Einlagerung von PHA bei a) 1/20000facher, b) 1/72000facher, c) 1/70000facher und
d) 1/150000facher VergroBerung (Martin Koller, Salerno, and Dias 2010)

2.2. Verwertbare Abfallstr6me und 6konomische Betrachtungen

Die Verfugbarkeit und die Zusammensetzung des Rohmaterials sind wesentliche
Kostenfaktoren im Herstellungsprozess von PHAs. Die Kosten der Kohlenstoffquelle
betragen bis zu 38% der Gesamtkosten (Choi and Lee 1999). Ein Grund dafir ist, dass die
PHA Akkumulierung in den Zellen unter aeroben Bedingungen stattfindet. Dadurch
entstehen bis zu 50% Verlust an Kohlenstoffsubstrat durch intrazellulire Veratmung zu CO,
(Martin Koller, Salerno, and Dias 2010). Somit war es nur eine Frage der Zeit, bis man bei der
Suche von Substratquellen auf alternative Quellen (Lendlein and Sisson 2011) in
fleischverarbeitenden Betrieben (Titz et al. 2010), der Lebensmittelerzeugung (Martin Koller
et al. 2005), der Zuckerproduktion (Nonato, Mantelatto, and Rossell 2001), im Abwasser
(Khardenavis et al. 2007) oder in Altol (Chee et al. 2010) stoflen wurde. Dabei stie} man
jedoch auch auf das Problem, dass eventuell enthaltene Verbindungen wie Phenole, Aldehyde,
Schwermetalle oder Reste von Methanol aus der Biodieselerzeugung das Zellwachstum stéren
oder behindern kénnen. Das wiirde eine Substrataufbereitung notwendig machen (Martin
Koller et al. 2010). Durch die Verwertung von Abfallstromen ergab sich neben der Erzeugung

von biologisch abbaubarem Kunststoff noch eine weiterer Vorteil: Die Abfallprobleme und



damit einhergehende Umweltverschmutzungen in den jeweiligen Branchen wirden sich

verringern (Lee and Choi 1999; Lendlein and Sisson 2011).
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Abbildung 2-5: Ein Beispiel der Abfallstromverwertung (Martin Koller 2010)

2.2.1. PHA Produktion aus Lipiden

Viele Lipide unterschiedlicher Herkunft eignen sich als Ausgangsmaterial fir die PHA

Produktion. Rindertalg ist eine der billigsten Quellen fir Lipide und in groflen Mengen

verfigbar. Trotz der guten Ausgangssituation ist die Anwendung durch die geringe Ausbeute

von 15% der Trockenzellmasse wirtschaftlich nicht profitabel (Cromwick, Foglia, and Lenz

1996). Als gut geeignet haben sich jedoch Altspeisedle, Pflanzendle (Palmol, Sesamol,

Olivenol, Rapsol, Sojacl) mit Ausbeuten bis zu 80% der Zelltrockenmasse erwiesen (Martin

Koller et al. 2010). Fermentationen mit alten Frittierél (1 Woche bei 180°C) lieferten bessere

Ergebnisse in der PHA Produktion, als Fermentationen mit reinem, frischem Pflanzendl

(Verlinden et al. 2011).



2.2.2. PHA Produktion aus Biodiesel

Biodiesel wird durch die Veresterung von Fettsduren mit kurzkettigen Alkoholen (meist
Methanol oder Ethanol) hergestellt. Dabei werden Triglyceride zu Fettsiuremethylestern
(FAME) umgewandelt. Dabei ist Glycerol das hauptsichliche Nebenprodukt (Vasudevan and
Briggs 2008). In der EU fielen bei der Biodieselherstellung 2009 in etwa 1,000,000 m’
Biodiesel an, was in etwa 100,000 m’ Glycerol abwirft. (Du et al. 2012). Die Fette und Ole fiir
die Biodieselerzeugung kénnen native Ole, Altole, ungeniel3bare Ole, Algenfette (Vasudevan
and Briggs 2008) oder, wie eingangs erwihnt, Fette die in Schlachthiusern oder bei der
Tierkorperverwertung anfallen, sein. Es sind bereits Bakterienstimme bekannt, die keine
Substrataufbereitung benotigen. Die Ausbeute liegt hier in etwa bei 33% bezogen auf die C-

Bilanz (Martin Koller et al. 2010).

2.2.3. PHA Produktion aus Molke

Molke ist das hauptsiachliche Nebenprodukt bei der Kiseherstellung. Schitzungen iber
anfallende Mengen belaufen sich, wie eingangs erwihnt, auf tber 40 Millionen Tonnen
jahrlich in der EU. Der Hauptwertbestandteil der Molke mit 70% der Trockenmasse ist
Laktose (Du et al. 2012). Laktose wird in zahlreichen biotechnologischen Prozesse zur
Ethanol-, Antibiotika-, Hefeextrakt- und Biopolymerproduktion eingesetzt Auch wenn die
Anzahl der Mikroorganismen, welche PHA direkt aus Laktose erzeugen begrenzt ist, konnte
mit einigen Stimmen eine hohe Ausbeute erzielt werden. Ein Problem bei der Verarbeitung
von Molke sind hohe Salzlasten der Seitenstréme, die bei der Aufarbeitung entstehen, an

deren Recycling noch gearbeitet werden muss (Martin Koller et al. 2010).

2.2.4. PHA Produktion aus Lignozellulose

Lignozellulose stellt den weltweit mengenmifig groten nachwachsenden Rohstoff dar. Sie
fallt in der Landwirtschaft, holzverarbeitenden Industrie und der Papierindustrie an. Sie
besteht zu 15-35% aus Lignin, zu 20-50% aus Hemizellulose und zu 30-50% aus Zellulose.
Der Fokus hierbei liegt auf der Zerlegung und direkten Verwertung der Hemizellulose in

Zuckermonomere wie Xylose, Arabinose, Mannose oder Galactose. In diesem Fall wiirde
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nimlich die basische Extraktion der Zellulose entfallen (Du et al. 2012). Abbildung 2-6 zeigt

ein Ubersichtsschema tiber den Prozess.
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Abbildung 2-6: Verwertung von Lignozellulose zu Biopolyestern (Martin Koller et al. 2010)

Ein Problem hierbei stellt hier der nicht idente Verbrauch (bezogen auf Zeit und Menge)
verschiedener Zuckerarten dar. Wenn manche Zuckerarten nur langsam oder gar nicht
metabolisiert werden, fithrt das zu einer Anreicherung im Reaktor und einer Inhibierung des
Prozesses. Die Anzahl der Bakterienstimme fiir diese Anwendung ist daher beschrinkt. Der
Einsatz der PHA Produktion aus Lignozellulose wiirde sich, aufgrund der Zusammensetzung

der Holzer, am besten in tropischen und subtropischen Regionen eignen (Martin Koller et al.

2010).

2.2.5. PHA Produktion aus Molasse

Molasse bezeichnet ein zuckerreiches Nebenprodukt der zuckerverarbeitenden Industrie. Die
Molasse muss einer Vorfermentation zu organischen Siuren unterzogen werden, bevor sie zur
PHA Produktion eingesetzt werden kann. Ausbeuten zwischen 47% und 66% bezogen auf die
C-Bilanz und jihrlich anfallenden Mengen von iber 50 Millionen Tonnen Molasse (2004)
sprechen klar fir eine wirtschaftliche Nutzung (Du et al. 2012). In Sao Paulo, Brasilien, wurde
eine Pilotanlage zur PHB Produktion von der Firma PHB Industrial in eine Zuckerrohr
verarbeitende Fabrik integriert. Dies hat einige entscheidende Vorteile. Die notwendige
Energie fir Strom, Hoch- und Niederdruckwasserdampf wird durch das Verbrennen von
Bagasse erzeugt, ebenfalls ein Abfallprodukt der Zuckerrohrverarbeitung. Ein weiteres
Abfallprodukt der Anlage sind Fuselalkohole. Das hier anfallende Isopentanol wird als

Extraktionsmittel fur die Aufarbeitung der Fermentationsbrihe verwendet (Nonato,
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Mantelatto, and Rossell 2001). Das alles und die Tatsache der nachweislich neutralen CO,
Bilanz (Seabra and Macedo 2011) hat dazu beigetragen, dass PHB aus dem ,,Brazilian process®
der Produktion von Polypropylen und Polyethylen aus fossilen Brennstoffen in fast allen

wichtigen Punkten, au3er dem Preis, tiberlegen ist. (Harding et al. 2007).

2.2.6. PHA Produktion aus Abwasser

Die PHA Produktion aus Abwasser ist ein 3-stufiger Prozess. Im ersten Schritt wird das
Abwasser angesauert (zB. mit NH,Cl) und anschlieBend mittels Ultrafiltration von der
Biomasse getrennt. Die Ansiuerung kann im Batch- oder im kontinuierlichen Verfahren
betrieben werden (Bengtsson et al. 2008). Die folgenden Schritte des Prozesses wurden bereits
in Kapitel 2.1. beschrieben. Die Ausbeute bei der PHA Produktion aus Abwasser betragen
zwischen 42 und 67 gew.% (Khardenavis et al. 2007) bzw. bis zu 77% der Zelltrockenmasse
(Jiang et al. 2012). Es gibt zwar noch einige Herausforderungen bei der industriellen
Implementierung, jedoch gilt die PHA Produktion aus Abwasser als vielversprechend (Jiang et

al. 2012; Bengtsson et al. 2008).

2.2.7. Stickstoff als Co-Substrat

Ein groBer Kostenfaktor in der PHA Biosynthese durch Phosphatlimitierung ist die
Bereitstellung einer komplexen und billigen Stickstoffquelle. Der gro3e Vorteil beim Einsatz
komplexer Stickstoffquellen ist die Verkiirzung der /zg-Phase'. Das erhoht die Produktivitit
durch Verkiirzung der Batchzeiten (Martin Koller et al. 2010). Als billig und sehr gut geeignet,
haben sich Silagesifte, sogenannte green grass juices (M. Koller et al. 2005a) oder Tiermehl (wzeat
and bone meal, MBM) herausgestellt. Die Werte fur den Anteil an PHA in der Biomasse, die
Produktivitit und die Ausbeute waren mit jenen der Fermentation mit teuren

Stickstoffquellen, vergleichbar (Martin Koller et al. 2005b).

! Die /ag-Phase beschreibt jene Phase des mikrobiellen Wachstums indem eine Anpassung der Mikroorganismen
an das Medium geschieht. In dieser Zeit findet keine Zellteilung statt (http://www.wissenschaft-
online.de/abo/lexikon/biok/7597 zuletzt abgerufen am 6.6.2013)
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Abbildung 2-7 zeigt eine Ubersicht tiber verwertbare Abfallstrome und mogliche

Anwendungen und deren Verkniipfungen.
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Abbildung 2-7: Ubersicht und Verkniipfungen der Abfallsttéme zur PHA Produktion (Du et al. 2012)

Das Ziel dieser Arbeit ist es nun, einen Versuch im Labormal3stab, der im Rahmen des
ANIMPOL Projekts entwickelt wurde, in einen groBeren Mal3stab tiberzuftihren (Scale up).
Der Grund warum das geschieht, ist die zumeist héhere Rentabilitit groBerer Anlagen.

In den nachfolgenden Kapiteln werden die dazu notwendigen Werkzeuge und Algorithmen
vorgestellt. Mit diesen soll dann ein mogliches Betriebsszenario entwickelt werden, welches
sich eignen wirde, den eingangs vorgestellten Prozess im gro3eren Mal3stab abzubilden. Als

Maf3stab wird ein Bioreaktor mit einem Nennvolumen von 500 L gewihlt.
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3. Scale up

3.1. Einleitung

Der Verfabrensingenienr hat es in der Regel mut der technischen Realisierung von 1 erfabren zu tun, bei denen
chemische und mikrobiologische Stoffummwandlung mit dem Stoff- Wéirme- und Impulsanstansch gekoppelt sind
und sich daber im Kleinen (Labor-/ TechnikumsmafSstab) anders verhalten als im Grofien (Betriebsmafistab).
Diese Vorgéinge sind mafstabsabhingig.

(Zlokarnik 1983)

Dieses Zitat zeigt, dass die Modelliibertragung in der Verfahrenstechnik alles andere als trivial ist.
Es ist daher nicht zielfihrend, alle Parameter um den jeweiligen Scale up Faktor zu erhéhen.
Speziell im Bereich des biotechnologischen Scale ups sind eine genaue Kenntnis der
regulatorischen Mechanismen, Zellphysiologie und Biochemie erfolgsentscheidend. Aufgrund der
Komplexitit biologischer Systeme und der geringen Produktkonzentrationen kann ein Scale up in
diesem Bereich sehr schnell zu einer echten Herausforderung werden (Junker and Wang 2000).
Ziel eines Scale ups in der Bioverfahrenstechnik ist es, ein Laborverfahren in den
Betriebsmal3stab zu uberfithren. Damit soll eine gewiinschte Zielmenge (Produkt pro Zeit,
Umsatz pro Jahr, Spritzen/Tabletten/Vials pro Batch...) erreicht werden. Die eigentlichen Batch-
und BaugroBen (Geometrie, Betriebsparameter) der Up- und Downstreamprozesse sowie des
Fermenters resultieren daraus (Levin 2001). Das Scale up fiir Fermentationsprozesse im Batch-
Verfahren lehnt sich stark an das Scale up der chemischen Industrie an. Grund hierfiir sind die
Verfahrensschritte Rihren/Mischen und Begasen, die Funktionsparameter wesentlich
bestimmen. Bei biotechnologischen Prozessen kommt jedoch noch hinzu, dass bedingt durch
Scherstress, Aufnahme- und Stoffibergangskoeffizienten der Zellen den Betriebsparametern
(oftmals enge) Grenzen gesteckt sind. Ob ein Scale up erfolgreich war, kann zumeist erst im

Betriebsmal3stab festgestellt werden (Levin 2001).

Der Modellibertragung in der Verfahrenstechnik gehen grundsitzliche Fragen voraus.
(Zlokarnik 2005, 1):
*  Wie klein darf das Modell sein? Geniigt ein einziges Modell oder sind verschieden groQ3e
Modelle notwendig?
* Welche stofflichen Parameter dirfen/kénnen variiert werden? Muss das im originalem

Stoffsystem passieren?
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* Nach welchen Gesetzmilligkeiten werden die Prozessparameter an die GroBausfithrung
angepasst?
* Ist eine vollstindige Ahnlichkeit zwischen den einzelnen Maf3stiben tberhaupt moglich?

Wenn nicht, welche Kompromisse kann/darf/muss ich eingehen?

Aufgrund der sich dndernden Geometrie und Prozessparamter, verindern sich fiir den Prozess
wesentliche Dinge:

*  Wirmeaustausch (Oberfliche-zu-Volumen Verhiltnis)

*  Durchmischungsqualitit

* Scherkrifte

* Leerrohrgeschwindigkeit

* Zeit fur den Inokulumtransfer

* Zeit fur den Fermentationsstart

* Alter und Stabilitit der Kultur

* Wahl von kostengiinstigerem Medium bei groeren Mal3stiben kann zu metabolischen

Anderungen fihren

Das auller Acht lassen oder die Vernachlissigung eines der angeftihrten Prozessparameter, kann
zu einem fehlerhaften oder fehlgeschlagenem Scale up fihren (Humphrey 1998). Tabelle 3-1

listet einige Scale up Kriterien auf.

Tabelle 3-1: Auflistung moglicher Scale up Kriterien

Scale up Parameter Abhingigkeit Quelle
volumetrischer Energieeintrag . (Wernersson and
®/V) Rihrparameter Trigardh 1999)
Rihrer-Reynoldszahl (Re) Rihrparameter, Geometrie (Wernersson and

Trigardh 1999)
(Wernersson and
Trigardh 1999)
(Wernersson and
Trigardh 1999)
Geometrie, physik. Eigenschaften (Garcia-Ochoa and

Ruhrspitzen Geschwindigkeit

(impeller tip speed, ITS) Rihrparameter, Geometrie

Umwilzrate Rihrparameter, Geometrie

Sauerstofftransferrate (OTR)

der Briihe, Betriebsparameter Gomez 2009)
Volumetrischer Geometrie, physik. Eigenschaften (Garcia-Ochoa and
Massentransferkoeffizient (k; a) der Briihe, Betriebsparameter Gomez 2009)
Gel6stsauerstoff (DO) Ruihrparamter, Begasungsrate (Junker 2004)
konstante Gasflusszahl Begasungsrate (Junker 2004)
Leerrohgeschwindigkeit Begasungsrate (Junker 2004)

Mischzeit Zeit, Volumen (Junker 2004)
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Dimensionanalyse, Ahnlichkeit dimensionslose Kennzahlen (Zlokarnik 2003)
. . (Sommerfeld and
Simulation math. Modell, exp. Daten Decker 2004)
konstanter pO, Rihrparameter, Begasungsrate (Schmidt 2005)
Gas hold-up (1) Veem/ Vgas (Schmidt 2005)

Der in der Industrie gern benutzte Ansatz des konstanten k;a Werts als Scale up Kriterium ist
nicht immer unproblematisch. So wird in der Literatur (Junker 2004) ein k;a basiertes Scale up
fir die Penicilin und Bialaphos Herstellung mit erheblichen Abweichungen im Betriebsmal3stab
vom Labormalstab beschrieben. Generell ist das Verwenden von nur einem Parameter in der
Regel nicht zielfiihrend. Besser geeignet ist die Kombination von zwei oder mehr Parameter
unter gegenseitiger Abhingigkeit zB. P/V und ka (Methode nach Hubbard), kja und ITS
(Methode nach Wang et al.), OTR, Begasungsrate und IST (Methode nach Ju et al.)). Welche
Kombination gewahlt wird, ist von Prozess zu Prozess unterschiedlich und kann nicht
verallgemeinert werden. (Junker 2004; Schmidt 2005).

Eine besondere Stellung nimmt hierbei die Durchmischungsqualitit ein. In der Regel erfolgt die
Substratzufuhr in einen Fermenter von oben und die Begasung submers. Zellen im oberen
Bereich des Fermenters werden einem Substratiberschuss (zB. Glukose) und einem
Sauerstoffmangel ausgesetzt, wihrend genau das Gegenteil fir Zellen in Bodennihe gilt. Das
kann zu regionalen Anderungen des Metabolismus (overflow metabolism) und/oder zur
Ausscheidung von Nebenprodukten fiihren, welche die Produktqualitit und/oder die Ausbeute

negativ beeinflussen. Wird nun der Maf3stab vergroBert, verscharft sich diese Problematik durch:

* lingere Distanzen zw. Substrat- und Sauerstoffzugabe. Das kann zu gréfleren

Verarmungs- und Uberschusszonen fiithren.
* lingere Mischzeiten. Durch das gré3ere Volumen erhoht sich Dauer der Durchmischung.

* hoheren hydraulischen Druck. Der hydraulische Druck beeinflusst direkt die
Sauerstofftransferrate (OTR).

Des weiteren sind lokale Uberhitzung, Uberséuerung und generell erhohte Stressbedingungen
direkt von der Durchmischungsqualitit abhingig. Stressbedingungen fithren bei Zellen zu
metabolischen Verschiebungen oder gar zum Zelltod. Eine Moglichkeit schlecht durchmischte
Zonen vorherzusagen und damit zu verhindern ist die Scale up Unterstiitzung mit computational

fluid dynamics (CFD) (Schmidt 2005).
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3.2. Einfiihrung Riihrtechnik

Vor dem Einstieg in die Scale up Thematik, soll hier ein kurzer Uberlick tber das in diesem
Zusammenhang sehr wichtige Thema der Ruhrtechnik im Allgemeinen und von begasten

Bioreaktoren im Speziellen gegeben werden.

3.2.1. Mischen und Riihren

Man kann Mischen als eine Stoffvereinigung verschiedener Komponenten betrachten. Eine gute
Mischung zeichnet sich dadurch aus, dass die Zusammensetzung von gezogenen Proben mit der
Gesamtzusammensetzung weitgehend tibereinstimmt (Stie 2009, 331). Es wird zwischen Mikro-
und Makromischung unterschieden. Wahrend die Makromischung mal3stabsabhingig ist und
durch eine Uberlagerung von Turbulenzwirbel beschrieben wird, ist die Mikromischung
maf3stabsunabhingig und bezeichnet die Durchmischung auf molekularer Ebene. Von der
Mischoperation Rithren spricht man, wenn die Mehrheitskomponente fliissig ist. Im wesentlichen

lassen sich 5 Rihraufgaben definieren (Zlokarnik 1999, 1):

* Ausgleichen von Konzentrations- und Temperaturunterschieden
* Intensivierung des Stoffaustausches

* Aufwirbeln (ev. Losen) eines Feststoffes in einer Flissigkeit

* Dispergieren nicht ineinander l6slicher Flissigkeiten

* Dispergieren (Zerteilen) eines Gases in der Flissigkeit

In Abbildung 3-1 sei ein Beispiel fir die Notwendigkeit der guten Durchmischung in einem
begastem Bioreaktor gezeigt.

Wird in einem Behalter ohne Einbauten ein zentrischer Rihrer montiert, kommt es in Folge der
Flussigkeitsbewegung zu einer Trombenbildung. Die Trombe kann das Ruhrorgang erreichen
und so zur Beschidigung oder Zerstorung des Ruhrorgangs, durch fehlende
,»Flussigkeitslagerung®, fithren. Des weiteren kann es zu unerwunschter ,, Trombenbegasung®
kommen. Auch wenn die Trombenbildung ausbleibt, ist die Rotation der Flissigkeit im Behilter
zu vermeiden. Die auftretenden Zentrifugalkrifte bewirken im Zweiphasensystem aufgrund des
Dichteunterschieds eine Entmischung. Das ldsst sich durch den Einsatz von Strombrechern
(Trombenbrecher, Stromstérer) vermeiden. Dabei handelt es sich (meist) um 4 senkrecht an der

Behalterinnenwand montierte Leisten (Zlokarnik 1999, 33ff).
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Substrate

(a) Feed
Zone

(b) Impeller
Zone

Air

Abbildung 3-1: Schematische Darstellung moglicher Konzentrationsgradienten (Davidson et al. 2003). a) Wenn durch
unzureichende Durchmischung das Substrat in detr Zugaberegion schneller verbraucht wird als verteilt. b) Durch eine
hohe Viskositit erfolgt der Sauerstofftransfer nur im Bereich des Riithrwerks.

A
]

Abbildung 3-2: Veranschaulichung einer Flussigkeitstrombe. Ausschnitt aus (Kraume 2012, 559)

Fir unterschiedliche Ruhraufgaben werden unterschiedliche Rihrertypen angeboten.
Grundsitzlich wird zwischen Axial-, Radial und Tangentialrithrern unterschieden (Stie3 2009,

381).



axial { Propeller)

radial (Scheibenriihrer)

Abbildung 3-3: Stromungsbild eines axialen und eines radialen Riihrers (Stie3 2009, 383)

Tabelle 3-2 gibt einen Uberblick tiber axiale und radiale Rihrorgane.

Tabelle 3-2: Merkmale und Einsatzgebiete gingiger Riihrorgane (Kraume 2012, 560)

Position

wandfern

Wandnah

Forderrichtung

axial

radial

axial/radial

radial

Axial

Fordermenge

hoch

niedrig

Typische
Riihrorgane

Propeller

Scheiben-
rithrer

Zahn-
scheibe

Schrigblatt-
rithrer

Anker-
rithrer

Wendel-
Riihrer

bez. Riihrerdurch-
messer d/D

0,1-0,5

0,2-0,5

0,2-0,5

0,2-0,5

0,9-0,98

0,9-0,98

bez. Riihrerboden-
abstand h/d

0,3-3

w_ [m/s]

tip

3-7

bis 2

bis 2

1 [mPa-s]

bis 8 000

bis 10*

bis 2-10*

bis 10°

bis 10°

Stromungs-
Zustand

turbulent
Re > 10000

Ubergang
Re > 50

laminar
Re <50

Blattanzahl

6

4/6

Stufenzahl

1

1

Stromstoreranzahl

3/4

2/(4)

(0)/2/(4)

2/3/4

172

Riihraufgabe:

Homogenisieren

Suspendieren

Begasen

Emulgieren

Desagglomerieren

Wirmeiibergang
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3.2.2. Riihrleistung

Die Riihrleistung ist einer der wichtigsten Prozessparameter im Betrieb und im Scale up. Die
Rihrerleistung fiir unbegaste Flussigkeiten hingt vom Rithrerdurchmesser d, den Stoffwerten p
und v der Flussigkeit und der Rithrerdrehzahl n ab. Fir begaste Flissigkeiten kommt noch der
Gasdurchsatz q und die Erdbeschleunigung g hinzu. Die Stoffwerte der Gasphase sind hier
vernachldssigbar  (Zlokarnik 1999, 73ff). Der Leistungseintrag ist proportional zur
Widerstandskraft (Kraume 2012, 563):

2

pw

1
E, =¢ > A (€]
Da die Relativgeschwindigkeit w zwischen Flussigkeit und Rithrorgan nicht exakt wiedergegeben
werden kann, wird hier zumeist die Rithrerspitzengeschwindigkeit w; verwendet.
W~Wyp, = TInd )

Die in Gl.(1) beschriebene Fliche A entspricht der vom Rithrer beschriebenen Kreisfliche. Mit
P =F,w ©)

ergibt sich die Newton Zahl Ne (oder auch Leistungskennzahl) zu (Zlokarnik 1999, 74)

P

= — Q)
pn3d>

Ne

Ne ist eine dimensionslose Kennzahl die von der Geometrie und der Reynoldszahl Re abhingt

(Kraume 2012, 568; Zlokarnik 1999, 74).

2 2
Re = M4°P _nd” ®)
n v

Die gegenseitige Abhingigkeit von Ne und Re wurde fiir verschiedene Ruhrertypen bestimmt.

Bei der in Abbildung 3-4 gezeigten Grafik fillt auf, dass sich ab einer gewissen Turbulenz
Ne=konstant einstellt. Der Vollstindigkeit halber seien hier noch 3 weitere dimensionslose

Rihrer Kennzahlen eingefithrt (Zlokarnik 1999, 81). Die Durchsatzkennzahl Q:

q
L ()
¢ nd3
die Froude Kennzahl Fr:
2
pr oGP )
ghp
und die Weber Kennzahl We
2,93
We = nd’p ®)

o
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Beim Rihren in begasten Rihrkesseln ist es eine der Rithraufgaben, den Gasdurchsatz in
moglichst kleine Blasen zu dispergieren. Dabei ist wieder zu beachten, dass der Begasungsrate
aufgrund einer eventuellen Scherempfindlichkeit der Organismen (welche die Rithrerdrehzahl
beschrinken) nach oben hin Grenzen gesetzt sind. Damit verbundene Probleme (Uberflutung)

sind in Abbildung 3-5 dargestellt (Kraume 2012, 564).

102 T T
B Rahrertyp Ne (Re = 1) Ne (Re = 10%)
Clam Cturt
d Kreuzbalkenr. a, as 110 0.4 3.2
Gitterrihrer b, bs 110 0.5 8.5
ii5a Blattrihrer c, cs 110 0.5 9.8
T 1025 5s Ankerrthrer  d 420 0,35 i
a2 " \ Wendelriihrer e 1000 0,35
a / MIG-Riihrer f fs 100 0,22 0.65
\ Scheibenrihrer gs 70 5
1} Propellerrithrer  hs 40 0,35
%J- Impellerrihrer i, is 85 0,20 0,75
o 101 P — 7=
_E - \ bs gs
EI as
2 X
H
= 100 E_ . . . — e e i ST S - I | i - fS_
? "\,.._:ezt____ 3 b
- laminarer = f
- Bereich ;s
. -<—turbulenter Bereich
-1[]_1 el L 1 Ll Lil Ll L LLLL L - LLL — Lo il LLLL
100 101 102 103 104 108 108
nd?

Reynoldszahl Re = 3

Abbildung 3-4: Leistungscharakteristiken verschiedener Rithrertypen (Zlokarnik 1999, 77)

Uberflutung
Tyon Ty On & On

TGas

Zunehmender Gasvolumenstrom \}'g E—

Abbildung 3-5: Typische Stromungsformen (bei gleichbleibender Drehzahl n) in begasten Rithrkesseln (Kraume 2012,
577)
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Fir den in mikrobiellen Fermentationen gerne verwendeten Scheibenriihrer zeigt Abbildung 3-6

eine Leistungskurve und Abbildung 3-8 zeigt 3 verschiedene Zustinde fir begaste Rithrkesseln.

5
|
d = &"ﬁ"”z—%
Ne R

%
A

R
E D/d__] b
I [5,00]3.33 40

o
L

5

~
Obio|d]+|x
) e

0

10 —} | o s ;
6 107 2 5 10”' 2

Abbildung 3-6: Leistungscharakteristik eines Scheibentiihrers im System Luft/Wasser (Zlokarnik 1999, 82)

Die aus Abbildung 3-6 ausgezogene Kurve entspricht:

1
= ®
Ne; = 1,5 + 0,5 x Q0075 + 1600 * Q26

und hat den Geltungsbereich Q=<0,15, Fr=0,65 und Re=104 und D/d>3,3 (Zlokarnik 1999, 82).
Fine Korrelation mit einem etwas breiteren Einsatzbereich (Ne,=4,9, Fr<0,07(D/d)"*, d/d=0,2-

0,42, Re>10*, Ah/D>0,75 liefert Gl. (10) (Zlokarnik 1999, 83):

z
Ne, =
g Ney + 187 = G * Fr=032 « (1)1.53 — 4,6 % Q125 | % (14136 % Q * (1)1,14)
0 D ’ d

Fir verschiedene Riihrertypen kann Ne, in Abhingigkeit von Q nach Abbildung 3-7 bestimmt

werden.
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Abb. 2.6. Leistungs-Charakteristik Ne(Q, Fr) im System Luft/Wasser fiir 5 verschiedene Riihrertypen: Scheibenrithrer mit i = 6 und 18 Schaufeln;

Schragblattriihrer, Propellerriihrer, Lochscheibenriihrer. Aus [246]

Abbildung 3-7: Ne in Abhingigkeit von Q (Zlokarnik 1999, 83)

Als eine weitere wichtige KenngroBe sei hier die Rihrleistung P/V, welche ausschlaggebend fiir

den Stofftransport ist, genannt, da sie die volumenbezogene Phasengrenzfliche a bestimmt,

(Zlokarnik 1999, 80; Kraume 2012, 580f).

Constant N

Increasing Q
g

N
f cd
«>

Flooded Loaded Completely dispersed
Constant Q
g

Increasing N

Abbildung 3-8: Gasblasenverteilung bei Riihrerdrehzahl und Gasstromvarianz (Paglianti, Pintus, and Giona 2000)

3.2.3. Begasung

Das Ziel der Operation Begasung, ist eine Vergroflerung der Phasengrenzfliche zwischen Gas

und Flissigkeit. Die ZielgroBe bei dieser Operation ist die Absorbtionsgeschwindigkeit
(Zlokarnik 1999, 120). Basierend auf der Zweifilmtheorie von Lewis und Whiteman und dem
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Henry’schem Gesetz sei, ohne weitere Ausfuhrungen, die Stoffdurchgangsgleichung eingefithrt

(Zlokarnik 1999, 121):

=ks(p—p*) =k (c* —¢) an

| D

Jm =

Da der Widerstand des Stoffiibergangs im vorliegenden Fall fast ausschliefSlich auf der
Flussigseite liegt, vereinfacht sich Gl. (11) zu

G =k, AAc 12)

Da die Stoffaustauschfliche A und k; unbekannt und prozessabhingig sind, werden sie zu einer

Zielgrole (Oberflaichenbegasung) zusammengefasst:

G
kA =— 13)
L Ac
Fir die Volumenbegasung wird der Stoffstrom auf das Flussigkeitsvolumen V bezogen und
ergibt:
G
7= k,alAc a
bzw.
G
kia=— 15)
LY = Vac

Der kja-Wert ist temperaturabhingig. Die Abweichung betrigt 17-21% pro 10°C. Eine
vorgeschlagene ¥-Korrektur lautet (Zlokarnik 1999, 123):

kpacoocy = (kLa)g * 1,02420-Y (16)
Fir biotechnologische Prozesse leistet der Stoffiibergang (insbesondere der von Sauerstoff) einen

entscheidenden Beitrag beziiglich Ausbeute und Kapazitit. Aus diesem Grund wird der k;a Wert

sehr haufig als Hauptkriterium fiir Scale up verwendet (Garcia-Ochoa and Gomez 2009).

Fir a finden sich verschiedene Korrelationen in der Literatur (Kraume 2012, 580). Die meist

verwendete stammt von (Calderbank 1958):

a=144

Wpg

(;) '019’2 (Vg)o's a7

wy wird fur Blasen zwischen 2 und 5mm mit 0,265 m/s angegeben. Allgemein betrigt die

Aufstiegsgeschwindigkeit einer Blase in einer Flissigkeit (Kraume 2012, 196):
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o= 2224 as)
3 pr
Die mittlere Verweilzeit t; einer Gasblase im Rithrbehalter lautet (Stie3 2009, 412):
V,
fp=— 19)
Ve

Sie ist umso grofer, je kleiner die Blasen sind, da sie eine kleinere Aufstiegsgeschwindigkeit haben
(siche Gl. (18)). Das hat zur Folge, dass bei gleichem Gas hold-up der Gasvolumenstrom kleiner
wird.

Durch die in der Flissigkeit vorhandene Gasmenge erhoht sich zum FEinen der
Flussigkeitsspiegel, was als Gas hold-up € bezeichnet wird und zum Anderen reduziert sich die
Dichte, was zu einer Erniedrigung des Leistungsverbrauchs fithrt (Garcia-Ochoa and Gomez
2009). Der Gas hold-up ist definiert als Gasanteil in einer begasten Flissigkeit (Schmidt 2005;
Zlokarnik 1999, 147; Stiel3 2009, 412):

Vo Ve Hy,—H

= - T = (20)
Ve + Ve Vg H

&

Im Fall von begasten Rithrkesseln muss die Leistung P zu Pg mit Neg korrigiert werden.
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3.3. Scale up mit CFD Unterstiitzung

Computational fluid dynamics (CFD) hat sich mittlerweile zu einem weitverbreitetem Tool zur
Analyse, Entwicklung, Optimierung und Design von Mischprozessen in Rihrkesseln entwickelt.
Der Ruhrer und seine Ruhrelemente induzieren ein periodisches Flussfeld. Es entstehen
Ablosungen und Wirbel die in die Bulkphase durch Konvektion und Turbulenz eingetragen
werden. Das fihrt oft schon bei der Berechnung von Einphasensystem zu groBer Komplexitit
und Unsicherheiten. Bei biotechnologischen Prozessen handelt es sich in der Regel um Zwei-
oder Mehrphasenstromungen (Sommerfeld and Decker 2004).

CFD Modelle werden dazu verwendet Strémungsfelder, Scherstress, Sauerstoffprofile (Williams,
Saini, and Wick 2002) oder Mischzeitverteilungen (Davidson et al. 2003) zu berechnen. Die
Makromischung ist hierbei der interessanteste Teil im Scale up, da sie die Ruhrleistung und die
Stoff-und Massentransfer Eigenschaften im Reaktor wesentlich beeinflusst und im Gegensatz zur
Mikromischung maf3stabsabhingig ist(Li et al. 2005).

Es gibt verschiedene Ansitze, die im wesentlichen auf den Navier-Stokes Gleichungen als
Erhaltungssatze fiir Masse und Impuls beruhen (Williams, Saini, and Wick 2002; Davidson et al.
2003; Dhanasekharan et al. 2005). Eine besondere Herausforderung stellen hierbei Rithrkessel
mit Stromungsbrechern dar. Fine komplette simultane Simulation ist nicht mehr trivial und
benotigt hohe Rechenleistungen (Brucato et al. 1998).

In der direkten numerischen Simulation (DNS) werden sowohl Mikro- als auch Makroturbulenz
berticksichtigt und die zeitabhingigen, dreidimensionalen Erhaltungsgleichungen gelost. Daftr
wird der Riihrkessel in sehr kleine Kontrollvolumina unterteilt. Fir einen Rithrkessel mit
d=150mm und Re=8000 betragen die Abmessungen dieser ,,grids* (oder ,,mesh*) 100 pm. Das
fihrt zwangslaufig zu einer sehr groflen Anzahl an Kontrollvolumina.

Auf der anderen Seite erlaubt es die Large Eddy Simulation (LES) ein grobmaschiges Netz zu
verwenden, da hier nur Makromischung und gro3e Turbulenz betrachtet werden. Damit eignet
sich die LES fir die Bestimmung der Hydrodynamik und Turbulenzstrukturen in Rithrkessel.

(Sommerfeld and Decker 2004).

Tabelle 3-3 zeigt einen Vergleich der Rechenzeit und Ergebnisse fir eine DNS und LES

Simulation in einem Rithrkessel mit einem Scheibenruhret.
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Tabelle 3-3: Vergleich LES und DNS (Sommerfeld and Decker 2004)

Anzahl Anzahl Ne-
Kontrollvolumina  Zeitschritte ~ Prozessoren = Rechenzeit Speicherplatz Zahl
LES 248,020 480 1 1,1 Tage 0,35 GB 3,8
LES 1,984,160 960 4 8,1 Tage 2,7 GB 42
DNS 15,873,280 1920 8 83,6 Tage 17,4 GB 43

Die Dauer von fast 3 Monaten Rechenzeit und die hohen Kosten machen die DNS fir den
industriellen Einsatz uninteressant (Sommerfeld and Decker 2004).

Ein weiterer Berechnungsansatz ist die Reynolds-averaged Navier Stokes (RANS) Methode.
Dabei werden die momentanen Eigenschaften (Dichte, Geschwindigkeit, Konzentration...) durch
Mittelwerte mit einem Fluktuationsterm beschrieben. Dadurch werden alle Unsicherheiten, die
durch Eddy-Turbulenz hervorgerufen werden, beseitigt (Sommerfeld and Decker 2004).

Tabelle 3-4 soll verdeutlichen, dass die mittels CFD ermittelten Daten im wesentliche sehr gut

mit den experimentell ermittelten tibereinstimmen.

Tabelle 3-4: Vergleich experimenteller Daten mit CFD Berechnungen (DNS) (Ahmed et al. 2010)

Rithrerdrehzahl Gas hold up gesamt Ne,/Ne, Mischzeit [s]
[U/min] Experiment CFD Experiment CFD Experiment CFD
250 0,026 0,025 0,8 0,91 9,5 11,5
350 0,038 0,043 0,97 0,85 7,8 10,6

450 0,051 0,075 0,66 0,83 6,3 6,4
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Abbildung 3-9 zeigt das Ergebnis einer CFD Simulation als Grafik fur den Gas hold-up eines
Rihrbehilters mit 2 Scheibenriithrern bei 450 U/min.
Die Abbildung 3-9 bis Abbildung 3-11 sollen zeigen, welche Ergebnisse mittels CFD gewonnen

werden konnen.

0.200 0.200
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i -0.084
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0.
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0.

Abbildung 3-9: Vorausberechneter Gas hold-up bei 0,5 vvin Begasungsrate a) Lingsschnitt b) Rithrerebene (Ahmed et
al. 2010)
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Abbildung 3-10: Gasblasengrof3enverteilung eins 20L Bioreaktors mit 3 Scheibenriithrer (Zhang et al. 2010)
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Abbildung 3-11: Geschwindigkeitsprofil bei 0,5 vvim Begasungsrate fiir A) 250U /min B) 350 U/min und C) 450 U/min
(Ahmed et al. 2010)

CFD Simulationen sind deswegen eine sinnvolle Erginzung im Scale up, da sich nach Gl. (5) Re
mit d” dndert. Wird nun mit dem selben Stoffsystem wie im BetricbsmafB3stab gearbeitet, landet
man bei kleinen Versuchsaufbauten im laminaren Bereich. Um das zu verhindern wird fur
Untersuchungen im Labormal3stab oftmals das Medium gewechselt, zumeist auf Wasser. Wasser
besitzt eine geringere Viskositit, wodurch nicht so hohe Rithrerdrehzahlen notwendig sind um in
den turbulenten Stromungsbereich zu kommen. Das hat jedoch zur Folge, dass keine Aussagen
Uber Mischzeit, Turbulenz, Totzonen etc. getroffen werden kénnen. In diesem Fall ist man an die
Grenzen der Ahnlichkeit gestoBen. Hier es notwendig, die Messungen in verschieden groBen
Modellen im originalem Stoffsystem durchzuftihren und die gewonnenen Daten zur
Extrapolation auf die gewiinschte Grofle heranzuziehen (siche hierzu Kapitel 3.4.2). CFD

Simulationen wiirden an dieser Stelle den experimentellen Aufwand erheblich verringern.
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3.4. Scale up mit Dimensionsanalyse

3.4.1. Grundlagen der Dimensionsanalyse

Als  Grundlage der Dimensionsanalyse dient eine dimensionshomogen formulierte,
mathematische Beziehung. Das bedeutet, dass man ein (verfahrens)technisches Problem
formuliert, indem man alle Einflussgroflen und die ZielgroBe auflistet. Die vorkommenden
GroBlen werden dann auf gegenseitige Abhingigkeit anhand ihrer Dimensionen geprift, denn
nicht selten haben verschiedene physikalische GroBen dieselbe Dimension. (Zlokarnik 2005, 3)
Eine physikalische Grof3e ist per Definition:
Physikalische Gro3e=Zahlenwert x Einheit (Dimension)

Diese einfache Formulierung zeigt, dass fiir einen sinnvollen Zusammenhang zwischen
physikalischen GroB3en Dimensionshomogenitit gegeben sein muss, wenn diese allgemein giiltig
sein soll (Stie3 2009, 100f). Diese Zusammenhinge lassen sich durch dimensionslose Kennzahlen
(siche Gl. (4)-(8)) darstellen. Als Basis hierfiir dienen die 7 GrundgroB3enarten nach dem Systéme
International d’Unités (SI). Aus ihnen lassen sich dann weitere Basisgrof3en und Basiseinheiten

bilden (Halliday, Resnick, and Walker 2001, 2f).

Tabelle 3-5: SI-Einheiten (Halliday, Resnick, and Walker 2001, 2ff)

Grundgrofle Dimension Einheit
Linge L m Meter
Masse M kg Kilogramm

Zeit T S Sekunde

Temperatur ® K Kelvin

Stoffmenge N mol Mol

elektr. Stromstirke 1 A Ampére

Lichtstirke Iv cd Candela

Tabelle 3-6 soll einen Uberblick tiber wichtige und viel verwendete sekundire Gro3en und deren

Dimensionen geben.

Tabelle 3-6: Sekundire Gr6Benarten und deren Dimensionen (Zlokarnik 2005, 5f)

GrolBenart Dimension Einheit
Fliche L m’
Volumen L’ m’
Geschwindigkeit LT ms’

Dichte MIL? kg m>
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Wirmeleitfihigkeit MLT’@' kgms K
Warmetbergangskoeffizient MTO! kg s7 K
Kraft MLT? kg m s?2 Newton
Druck ML'T? kg m's? Pascal
Energie ML’ T? kg m® s? Joule
Leistung MI?T’ kg m’s” Watt

Die Aufgabe der Dimensionsanalyse ist es nun zu uberpriifen, ob ein Zusammenhang

dimensionshomogen formuliert werden kann. Um das zu erreichen werden 2 Schritte

durchgefiithrt (Zlokarnik 2005, 7):

Erstellen einer Relevanzliste. Hierbei werden alle Parameter aufgelistet, welche das
Problem beschreiben (EinflussgroBlen und ZielgroB3en). Die ZielgroB3e stellt dabei die
einzige abhingige Grofle wihrend die EinflussgroB3en untereinander linear unabhingig
sein sollen.

Uberpriifen auf Dimensionshomogenitit. Der Zusammenhang der Einflussgroen wird

dimensionslos formuliert. Als Grundlage hierfur gilt das Pi-Theorem (siche auch Kapitel
3.4.3).

Beim Erstellen der Relevanzliste miissen einige Dinge beachtet werden (Zlokarnik 1983):

Jede Zielgrof3e benotigt eine eigene Relevanzliste

Geometrische Parameter wurden die Liste Uberladen. Oft reicht eine charakteristische

Linge aus, um Dimensionslosigkeit zu erreichen
Die Variablen miissen von einander unabhingig und messbar sein

Naturkonstanten sind ebenfalls zu berticksichtigen (sofern relevant)

Die Dimensionsanalyse liefert uns bei richtiger Anwendung 4 Vorteile (Zlokarnik 2005, 49f):

Verminderung der Anzahl der Parameter durch das Pi-Theorem
Gesicherte Modelliibertragung durch die Maf3stabsinvarianz des Pi-Raumes
Widergabe und Veranschaulichung von Versuchsergebnissen durch Kennzahlen

Gesicherte Extrapolierbarkeit innerhalb des erfassten Bereiches
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3.4.2. Grundlagen der Modelliibertragung - Ahnlichkeit

Sind nun Modell-Stoffsysteme nicht verfigbar oder konnen gewisse Betriebsbedingungen im
Labormal3stab nicht realisiert werden, st63t man an die Grenzen der Dimensionsanalyse. Partielle
oder vollstindige Ahnlichkeit herzustellen kann hier aushelfen (Zlokarnik 2005, 41). Dabei kann
man sich zum Einen geometrischer und physikalischer Ahnlichkeit bedienen oder zum Anderen,
Maf3stabstibertragungen im Prozesspunkt durchfithren. Auf beides sei an dieser Stelle genauer
eingegangen:
Bei der geometrischen Ahnlichkeit geht es darum, dass alle Lingenmal3e im gleichen konstanten
Verhiltnis, dem Mal3stabs- oder Vergroflerungsfaktor p, stehen.
So soll zum Beispiel (Stief3 2009, 98)

Ly dy

=——=u = const @y
Ly dy "

sein. Wihrend geometrische Ahnlichkeit recht einfach einzuhalten ist, wird es bei der

physikalischen Ahnlichkeit komplizierter. So soll zum Beispiel fiir eine Stromungsform gelten:

In der Re-Kennzahl sind nach GL (5) v (bzw. p und 1), n (und damit w) und d* enthalten. Meist
wird versucht mit dem gleichen Stoff im Modell wie im Hauptmal3stab zu arbeiten. Ist das aus
irgendeinem Grund nicht moglich, missen die anderen Parameter (hier n und d) angepasst
werden. Ist jedoch nur eine fixe Abmessung fiir d (zB. Rithrerdurchmesser in einem Reaktor)
verfigbar, kann es sein dass das Finstellen von Rey durch die Ruhrerdrehzahl allein nicht
moglich ist. (Stie3 2009, 98).

Ist zum Beispiel, wie hier, eine bestimmte Rey gefordert/bekannt und ldsst sie sich im
ModellmaBstab realisieren, lassen sich tber ein sogenanntes Scale Down die dazugehérigen
Betriebsparameter im Modell bestimmen. Man spricht dann von einer Mal3stabstibertragung im
Prozesspunkt. Diese ist immer dann von groflem Interesse, wenn die Prozessdaten bekannt sind
und ich fir deren Realisierung die Betriebspunkte wissen méchte. So lasst sich zum Beispiel der
Druckverlust einer Rohrleitung bei gleicher Re Zahl und Geschwindigkeit im Modell bestimmen
und auf eine beliebige Rohrgrofie unter gleichen Bedingungen umlegen (Zlokarnik 2005, 26f).
Wenn man von vollstindiger Ahnlichkeit spricht, gilt diese nur fiir den Teilbereich der
Problemstellung, der von der Pi-Beziehung erfasst wird. So wird zum Beispiel Re;;=Re,, realisiert,
bedeutet das nicht, das zwangslaufig der Warmeiibergang und damit Pr=Pr,, gleich bleibt.

Grundsitzlich gilt, je umfassendere Ahnlichkeit gefordert ist und je groBer der
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Ubertragungsfaktor ist, desto schwieriger wird die Modellibertragung. Das Einhalten von mehr
als zwei Ahnlichkeitsbedingungen gleichzeitig ist meist nicht méglich. Man miisste dann, so wie
im oben genannten Fall Kompromisse eingehen (Zlokarnik 2005, 26f).

Die in Kapitel 3.1 gestellte Frage: Gentigt ein einziges Modell oder sind verschieden grof3e
Modelle notwendig, soll an dieser Stelle beantwortet werden.

Man kommt in der Tat mit einem Modellapparat aus, wenn sich alle Zahlenwerte der
Kennzahlen, die gefordert sind, einstellen lassen. Wenn dem nicht so ist, ist es notwendig den
Prozess und seine Charakteristik in verschieden groflen Mal3stiben zu erarbeiten und
anschlieend zu extrapolieren. Das ist zum Beispiel bei Nichtverfiigbarkeit des Stoffsystems der
Falls (zB. nicht Newton’sche Fluide) oder Unkenntnis gewisser Stoffparameter (zB.

Koaleszionsverhalten von Schiumen) notwendig. (Zlokarnik 2005, 37).

Die Dimensionsanalyse sollte miglichst vor dem 1 ersuch durchgefiibrt werden. Dazn wird eine Relevanzliste
anfgestellt, die moglichst alle Parameter enthdlt, und mittels Pi-Theorem komprimiert. Fiir die Wabl der GrifSe
der Versuchsapparatur ist es entscheidend, welche Messgenanigkeit vorbanden ist und welche Sensitivitat die

Zielgrifse hat. Je geringer beides ist, desto grifSer sollte das Modell sein (Zlokarnik 2005, 111).

3.4.3. Das Pi-Theorem (Buckingham- Theorem)

Der Name leitet sich von II, dem mathematischen Zeichen fiir ein Produkt ab. Das Pi-Theorem
besagt, dass sich jede physikalische Beziehung zwischen n dimensionsbehafteten Parameter sich

auf

m=n-—r 23)
Pi-Gr6Ben reduzieren lisst. Wobei r die Anzahl der in ihren Grunddimensionen vorkommenden
(sekundiren) Dimensionen ist (Rang der Dimensionsmatrix) (Zlokarnik 2005, 15; Zlokarnik

2003; Stie3 2009, 101). Der Zusammenhang zwischen n dimensionsbehafteten Parameter ldsst

sich durch die Funktion
F(Hl, Hz,...nn) = 0 24

darstellen, wobei I, dimensionslose Kennzahlen sind (Stief3 2009, 101).

Bei allen Zusammenhingen ist eine vollstindige und zutreffende Relevanzliste erforderlich. Bei
unbekannten Zusammenhingen im Speziellen, muss man daher schon vorher wissen oder
vermuten, ob und welchen Einfluss die einzelnen GroBen auf die ZielgroB3e haben (Stief3 2009,

101).
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Das Pi-Theorem liefert zwei grof3e Vorteile fir das Scale up (Zlokarnik 2003):

* Eine Komprimierung der Aussage. Die Anzahl der gebildeten Kennzahlen ist kleiner als
die der sie bildenden Gréf3en, bei gleichbleibender Vollstindigkeit
* Malstabsinvarianz. Der erstellte dimensionslose II-Raum ist unabhingig von den
verwendeten Dimensionen (auch von der Dimension der Linge) und damit die Basis fir
ein erfolgreiches Scale up.
Dabei ist es wichtig zu beachten, dass das Pi-Theorem nur Anzahl der dimensionslosen
Kennzahlen festlegt und nicht deren Form. Die Form der Kennzahlen ist von der Physik des
Problems abhingig. Sollten nun mehrere II-Sitze aus der gleichen Relevanzliste hervorgehen,

sind diese dquivalent und ineinander tiberfihrbar (Zlokarnik 2005, 20).

3.4.4. Erarbeiten von Pi-Sitzen mittels Matrizenumformung

Pi-Sitze sind eine Moglichkeit dimensionslose Kennzahlen zu erstellen. Da in der Regel mehrere
Kennzahlen notwendig sind um eine Aufgabenstellung oder eine Problem zu beschreiben, muss

ein Algorithmus eingefithrt werden mit dem es moglich ist das Pi-Theorem anzuwenden.

Aufstellen der Matrix (Zlokarnik 2005, 17ff)

Simtliche, in der Relevanzliste vorkommenden Grunddimensionen bilden die Zeilen der Matrix.
Die Spalten bilden die Exponenten, mit denen die Grunddimension in der jeweiligen Grof3e
auftreten. AnschlieBend wird eine quadratische Kernmatrix und eine Restmatrix gebildet. Der
Rang der Kernmatrix wird von der Anzahl der vorkommenden Grunddimensionen bestimmt.

n |

I p

d P v
M 1 0 0 1 0
L 3 1 0 2 2
T 0o 0 -1 -3 -1

Kernmatrix Restmatrix
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Nun werden Lineartransformation durchgefiihrt, bis die Kernmatrix eine Einheitsmatrix darstellt

(Gauss’scher Algorithmus).

| p d n | P \
M 1 0 0 1 0
L+3M o 1 0|5 2
-T 0 0 1 3 1

Einheitsmatrix Restmatrix

Die Reihenfolgen der Zeilen und Spalten der Matrix ist frei zu wahlen. Sie sollte allerdings so
gewahlt werden, dass die Anzahl der notwendigen Lineartransformationen minimal ist.
Zur Bildung der Kennzahlen bildet jedes Element der Restmatrix den Zihler und die Elemente

der Einheitsmatrix den Nenner. Ihnen wird dabei die zugehérige Zahl als Exponent zugeordent.

Das soll anhand von zwei Beispielen verdeutlicht werden:

Beispiel 1 (aus Zlokarnik 2003)

Leistungscharakteristik eines Rithrers in homogener Fliissigkeit

Die Leistung eines Rithrers hingt von folgenden Einflussgrof3en ab:
Rithrerdurchmesser d

Dichte p

Kinematische Viskositit v,

Ruhrerdrehzahl n

Die Relevanzliste lautet daher {P; d; p; v; n} und liefert uns folgende Matrix:

pdn|P v
M 1.0 01 O
L 31 012 2
T 00 -1]-3 -1

Das bedeutet dass sich hier nach Gl. (23) 5-3=2 Kennzahlen ergeben sollten. Anwendung des

Gauss’ Algorithmus liefert uns

pdn|P v
Z, 1.0 01 O
7, 0105 2
Z, 00 1[3 1
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P (25)
L= pdsn3
M, = d;’_n (26)

Gl (25) liefert uns die in Gl. (4) eingefithrte Ne-Kennzahl und Gl. (26) liefert uns den Kehrwert
der in Gl (5) eingefithrte Re-Kennzahl. Die Dimensionsanalyse gibt uns hier den Raum der
Abhingigkeit vor. Der genaue Zusammenhang Ne=f(Re) muss experimentell gefunden werden

und ist in Abbildung 3-4 dargestellt.

Beispiel 2 (aus Zlokarnik 2005, 193£f)
Stofftransport gas/flissig bei Fliissigkeitsbegasung in Rithrkessel

Die Zielgrof3e (oder Zielkennzahl) ist in diesem Fall der in Kapitel 3.2.3 vorgestellte k; a-Wert.
Die Relevanzliste besteht aus:

Dichte p

Dynamische Viskositit 1

Diffusionskoeffizient D

Volumenbezogene Rithtleistung P/V

Leerrohrgeschwindigkeit v

Erdbeschleunigung g

und lautet {k a; p;n; D; S; P/V;v; g3}

Wir erhalten folgende Matrix:

| p d ¢ | ka P/V v D

M 1 1 0|0 1 0 0
L 3 -1 110 -1 1 2
0 -1 -2| 1 -3 |

Somit sollten dich 7-3=4 Kennzahlen ergeben.

p d el ka P/V v D

Z, 1 0 01/3 2/3 -1/3 -1
Z, 0 1 0]-1/3 1/3 1/3 1
Z, 0 0 1]-2/3 4/3 1/3 0
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1
_ m\3_ L A @7)
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I, = 1= 1= P/V (28)
(p?ng*)z  p(vg*)3
vp v .
I; = = =V (29)
(ng)3 (vg)3
n, = @ — 2 - i (30)
n v Sc

Mit Hilfe der in Abbildung 3-12 gezeigten Sorbtionscharakterisitk des koaleszenztrichtigen
Systems Wasser/Luft bei Einsatz eines Scheibentiihrers, ist es méglich 3 dieser Kennzahlen in

gegenseitiger Abhangigkeit in einer Grafik abzubilden.
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Abbildung 3-12: Sorbtionscharakteristik im System Wasser/Luft. B=(TT/4)v*
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3.4.5. Anwendbarkeit der Dimensionsanalyse

Da alle wesentlichen GroBen, die den Prozess oder ein Problem beschreiben, bekannt sein
mussen, ist die Anwendung der Dimensionsanalyse stark vom vorhandenen Wissensstand
abhingig (Zlokarnik 1999, 72). Der Wissensstand und die Anwendbarkeit der Dimensionsanalyse
werden in 5 Stufen unterteilt (Zlokarnik 2005, 51):

1. Physik der Grundphinomene unbekannt
» Die Dimensionsanalyse ist nicht anwendbar
2. Physik der Grundphidnomene soweit bekannt, dass ein Relevanzliste erstellt werden kann
» Der gewonnene Pi-Satz ist unsicher
3. Alle relevanten physikalischen Grof3en sind bekannt
» Die Dimensionsanalyse ist problemlos anwendbar
4. Das Problem ist mathematisch formulierbar
» Tiefere Einsicht in die Pi-Bezichung sind mdglich und eventuelle Reduktionen
zulissig
5. Das Problem besitzt eine mathematische Losung

» Die Dimensionsanalyse ist uberfliissig
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3.5. Scale up mit Rule of thumb

»Rule of thumb® bezeichnet im Deutschen eine ,,Faustregel®, die sich einfacher mathematischer
Zusammenhinge bedient. Sie ist durch ihren heuristischen Ansatz ein beliebter Ansatz unter
Ingenieuren zur Lésung von verfahrenstechnischen Fragestellungen. Diese Faustregeln kommen
im wesentlichen aus empirischen Erfahrungen, die bei bereits existierenden Anlagen gewonnen
wurden. Sie werden nicht selten tber das ,, Trial and Error* Prinzip aufgestellt. Das bedeutet, dass
mit Hilfe der Faustregeln Extrapolationen aufgestellt werden, die nach erfolgtem Bau des
GroBmal3stabs um eventuell aufgetretene Fehler korrigiert werden. Wihrend manche Faustregeln
seit Jahrzenten Gultigkeit besitzen, sind fir manche Aufgabenstellungen bis heute keine
zufriedenstellenden Zusammenhinge gefunden worden. Viele Wissenschaftler und Techniker
weltweit versuchen die Faustregeln um experimentell gefundene Daten zu erweitern und zu
verbessern.

In der Bioverfahrenstechnik sind solche Faustregeln besonders fehleranfillig, da meist mit
Mikroorganismen oder Sdugetierzellen gearbeitet wird. Die Tatsache dass Experimente,
insbesondere bei Einbeziehung von lebenden Organismen, nur in den seltensten Fillen die exakt
gleichen Ergebnisse liefern, erklirt die Vielzahl an unterschiedlichen Losungs- und Rechenwegen
fir ein und dieselbe Aufgabenstellung. Oft fihren schon die verschiedenen Definitionen der
einzelnen Kennzahlen zu unterschiedlichen Werten. Garcia-Ochoa und Gomez, 2009 fithren
20(!) verschiedene Definitionen, zum Teil empirisch, zum Teil theoretisch, des k;-Wertes an.

Storhas, 1994 fihrt 9 Korrelationsgleichungen fiir den k;a-Wert an (Storhas 1994, 50).

Die ,rules of thumb* sind eine gute Erginzung zur Dimensionsanalyse oder konnen diese in
speziellen Fillen sogar tberfliissig machen. Wenn zum Beispiel mit dem original Medium
Modellversuche gemacht werden, kann mit Hilfe der Faustregeln eine Extrapolation gemacht
werden, welche die Dimensionsanalyse ginzlich ersetzt. Voraussetzung hierfiir ist geometrische
Ahnlichkeit. Kapitel 4 zeigt den Fall, wo die Dimensionsanalyse ein Abhingigkeit von Parameter
vorgibt, welche durch eine Faustregel gelost werden kann.

Die folgende Auflistung soll auf einzelne Faustregeln genauer eingehen und eventuelle

Anwendungsfille sowie Berechnungsmoglichkeiten zeigen.
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3.5.1. Geometrische Ahnlichkeit

Wie in Kapitel 3.4.2 beschrieben ist die geometrische Ahnlichkeit Voraussetzung fiir die
Anwendung der Faustregeln. Im Scale up von Ruhrkesseln wird sie dutch ein konstantes H/D
sichergestellt. Dieses betragt fir Pilz- und Bakterien Fermentationen 3:1 und fiir Sdugetierzellen
Fermentationen 2:1 (Eibl et al. 2009, 179). Hier ist H die Fillhche der Flissigkeit im Behilter
und D der Innendurchmesser des Fermenters. Auch die Abmessungen des Rithrwerks erfolgen
nach fixen d/D Verhiltnissen. So betrigt dieses fiir einen Scheibenriihrer 1:3 (Storhas 1994, 102;
Zlokarnik 1999, 76).

Abbildung 3-13: Skizze zur Geometrie eines Rithrkessels (Zlokarnik 1999, 64)

Ein Vorteil der sich aus diesen fixen Verhiltnissen ergibt, ist der, dass eine Scale up Variable
weniger zu bertcksichtigen ist. Das H/D Verhiltnis wird aus dem Modellversuch in den

HauptmaBstab tibernommen und dort durch entsprechenden Fillstand realisiert.

3.5.2. Begasungsrate

Die Begasung eines Fermentationsprozesses wird in der Regel in vvm (Luftvolumen-
Reaktionsvolumen pro Minute) angegeben. Da sich diese GroBle auf das jeweilige
Flussigkeitsvolumen bezieht, ist diese Groéfle malistabsunabhingig. Sie dient als spaterer
Anhaltspunkt fiir etwaige Optimierungen im Hauptmalstab. Tabelle 3-7 zeigt Begasungsraten fiir

verschiedene Fermentationsprozesse.

Tabelle 3-7: Betriebsparameter bekannter Fermentationsprozesse (Storhas 1994, 58)

Beliftung P/V ~ Temperatur ~ Wirme  Dauer

Produkt o) pW/m’l Q] MJ/(m?] (b
Penicillin G 0,5 4 25 40 180
Penicillin V 0,5 4 25 40 180
Streptomycin 0,5 4 28 37 240
Erythromycin 0,66 4 34 34 150



Tetracyclin
Vitamin B,

Amylase
SCP

3.5.3. k;a-Wert

0,83
0,16
0,32

2,5

25-28 34

25

30-37 30
40 150

40

170
98
160
kont.

Im folgenden sollen Scale up Beispiele anhand des k; a-Wertes aus der Literatur angefithrt

werden. Bandaiphet und Prasertsan haben k;a-Werte im Scale up einer aeroben Fermentation

von Biopolymeren beobachtet und verglichen. Diese Scale up Anwendung zeigt, dass im

groBBeren Maf3stab Anpassungen sinnvoll sind oder sogar notwendig sein konnen (Bandaiphet

and Prasertsan 2000).
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Abbildung 3-14: Zusammenhang zwischen kra-Wert und Begasungsrate (links) und Rithrerdrehzahl (rechts) fiir
Eunterobacter cloacae WDT in einem 5L Fermenter (Bandaiphet and Prasertsan 2006)

Die genauen Werte der k;a-Werte aus Abbildung 3-14 (links) betragen 2,63-9,72h" fiir die

exponentielle Phase und 2,71-9.97 h' fiir die stationdre Phase. Sie sind somit fast ident, wie die

annihernd deckungsgleichen Kurven zeigen (Bandaiphet and Prasertsan 20006).
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Abbildung 3-15: Zusammenhang zwischen kra-Wert und Begasungsrate bei unterschiedlichen Rithrerdrehzahlen fiir
Enterobacter cloacae WD7 in einem 72L Fermenter (Bandaiphet and Prasertsan 2006)

Die genauen Werte der ka-Werte aus Abbildung 3-15 betragen fiir 200 min' 9,25 -10.67 h'!
(exp. Phase) und 9,09-10,18 h™' (stat. Phase), fiir 400 min" 11,51-16,75 h"' (exp. Phase) und 10,21-
14,57 h' (stat. Phase). Der maximale k;a-Wert wurde bei 600 min" und 2 vvm mit 21,16 h"
(exp. Phase) und 18,11 h™' (stat. Phase) gefunden.

Fir den Labormal3stab wurde ein optimaler k;a-Wert fiir eine maximale Ausbeute bei 1,25 vvm
und 200 min" mit 9,97 h"' (exp. Phase) bzw. 9,72 h"' (stat. Phase) gefunden. Im PilotmafBstab
stellte sich bei gleichen Betriebsparametern mit 9,25 h' (exp. Phase) bzw. 9,09 h™' (stat. Phase) ein
geringerer k;a-Wert ein. Aus diesem Grund wurde fiir den Pilotmal3stab eine hdohere
Begasungsrate von 1,75 vvm (bei 200 min") gewihlt um mit 9,68 h"' (exp. Phase) bzw. 9,50 h'!
(stat. Phase) annahernd die Werte aus dem Labormalistab zu erreichen. Damit konnte eine um
etwa 10% erhohte Ausbeute im Pilotmal3stab erzielt werden (Bandaiphet and Prasertsan 2000).
Das zeigt auch, wie eng der k;a-Wert mit der Ausbeute einer Fermentation verbunden ist. Es
wird davon ausgegangen, dass ein Betriebspunkt im Modell experimentell ermittelt wird und

unter der Annahme, dass er im Hauptmal3stab gleich ist, ebendort realisiert.

Herbst, Schumpe und Deckwer verwendeten die Methode nach Hubbatrd (k;a-Wert und P/V)
fiir das Scale up einer Xanthan Produktion. Die Fermentationsbriihe zeigt ein pseudoplastisches
(scherverdinnendes) FlieSverhalten, weshalb der k a-Werte bei gleichbleibendem spezifischen
Leistungseintrag zunimmt, da sich die Viskositit verringert und die Durchmischungsqualitat

zunimmt.
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Abbildung 3-16: Zusammenhang zwischen dem kra-Wert und dem spezifischen Leistungseintrag P/V fiir
Xanthomonas campestris in einem 1500L Fermenter (Herbst, Schumpe, and Deckwer 1992)

Im Gegenzug zeigt Abbildung 3-17 den negativen Einfluss der Viskositit auf den k; a-Wert.

Shukla et al. fithrten ebenfalls ein Scale up mit der Methode nach Hubbard fiir die Fermentation
von Hefe (Saccharomyces cerevisiae). Hierbei handelte es sich bei der Fermentationsbrithe um ein

Newton’sches Fluid.
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Abbildung 3-17: Zusammenhang zwischen dem kpa-Wert und der effektiven Viskositit fiir Xanthomonas campestris in
einem 1500L Fermenter (Herbst, Schumpe, and Deckwer 1992)
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Abbildung 3-18: Zusammenhang zwischen dem kra-Wert und dem spezifischen Leistungseintrag P/V fiir
Saccharomyces cerevisiae in einem 5L Fermenter. a) System Luft-Wasser b) Fermentationsbrithe Wachstumsphase c)
Fermentationsbrithe wihrend Biotransformation (Shukla et al. 2001)

In einer sehr umfangreichen Arbeit weisen Garcia-Ochoa und Gomez darauf hin, dass nicht nur
die Fille an empirischen Korrelationen fiir den k;a-Wert sondern auch dessen Werte Probleme
bereiten konnen. Die Autoren fihren das zum Einen auf den Umstand zurlck, dass
Korrelationen fiir wissrige Systeme auf reale Fermentationsbrihen angewandt werden und zum
Anderen auf die unterschiedlichen Versuchsaufbauten, Betriebsparameter oder Messmethoden
zurick. Des weiteren fiihren die Autoren an, dass der k;a-Wert mit steigender Viskositit und
Temperatur sowie mit der Zugabe von Antischaummittel oder oberflichenaktiven Substanzen,
verglichen mit Wasser, sinkt (Garcia-Ochoa and Gomez 2009).

Garcia-Ochoa und Gomez haben in ihrer Arbeit verschiedene Korrelationen kombiniert und mit
in der Literatur verfiigharen experimentellen Daten verglichen. Sie fanden heraus, dass tiber einen
sehr weiten Bereich von 0,012 m bis 1,5 m Fermenterinnendurchmesser die Abweichungen

zwischen experimentellen und berechneten Weren unter 15% bleiben.
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Abbildung 3-19: Vergleich zwischen experimentellen und berechneten kra-Werten (Garcia-Ochoa and Gomez 2009)

An dieser Stelle sei eine Berechnungsmoglichkeit fiir den k;a-Wert eingefithrt. Nach (Storhas
1994, 55) ist

0,55

k,a = 0,01 (V_F) * 1,03 @Y

4
“ATD? (32)
4

Die Form von Gl. (31) deckt sich mit dem der von Zlokarnik vorgeschlagenen Abhingigkeit fir
koaleszierende Stoffsysteme (Zlokarnik 2005, 195).
Verglichen mit den in Abbildung 3-20 gezeigten Daten ergibt sich nach GI. (31):

k,oa = 0,01 % 1000%°° % 0,001%%3 = 2,29 » 1072 33)

Dieser Wert deckt sich sehr gut mit den experimentellen Werten in Abbildung 3-20 und GI. (31)

kann somit als hinreichend genau fur ein Scale up verwendet werden.
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Abbildung 3-20: Experimentelle Daten fiir die kra-Wert Bestimmung nach unterschiedlichen Methoden (Garcia-Ochoa
and Gomez 2009)

3.5.4. Mischzeit

Die Zeit die benétigt wird, um eine gewunschte Durchmischungsqualitit (Homogenitit) zu
erreichen, ist sinnhafterweise immer mit dem Grad der Homogenitit anzugeben. Hierbei wird
hiufig die 95% Mischgilite verwendet, die angibt, dass in der angegeben Zeit 95% der erwarteten
Mischgiite erreicht sind (Storhas 1994, 28). Die Mischzeit © fiir den technisch relevante Bereich
Re>10’ ist proportional d” und damit stark mafstabsabhingig (Zlokarnik 1999, 100). Oftmals
wird ~ die = Mischzeit auch  als  dimensionslose = Mischzeitcharakteristtk ~ oder
Durchmischungskennzahl (n®), dargestellt. Mit der Rihrerdrehzahl n und dem Index X als
Mischgiite. Die  Durchmischungskennzahl ist im turbulenten Bereich konstant, wie Abbildung
3-21 zeigt. (Storhas 1994, 29; Zlokarnik 1999, 101f). Zur Berechnung von n® liegen folgende
empirischen Gleichungen vor (Storhas 1994, 29):

unbegast:
e
begast:
nd = 0,76  Ney**° (g)% " (2)2'7 69)

Wobei Ne, die Newton Zahl bei Begasung mit der Leistung P, bei Begasung nach Gl. (9) oder
Gl (10) ist. Junker schligt fiir Bioreaktoren (10 L-60000 L) mit E.Co/ als Mikroorganismus
folgende Berechnungsmoglichkeit vor (Junker 2004):

Thmix = 17,5 % log,oV, — 19,4 (36)
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Abbildung 3-21: Mischzeitcharakteristik (Storhas 1994, 31)

3.5.,5. P/V

Bei dem Verhiltnis P/V handelt es um die spezifische Leistungsdichte in [kKW/m’]. Sie beschreibt
im wesentlichen den Leistungseintrag in einen Rithrkessel durch das Ruhrwerk, bezogen auf das
Reaktionsvolumen. Das macht die Leistungsdichte mal3stabsunabhingig. Die eingetragene

Leistung P errechnet sich aus der umgeformten Gl. (4) P zu

P = Ne *p xn3d® @7

Fir den Fall das eine Begasung stattfindet, muss P mit Ne, korrigiert werden. Bei der
spezifischen Leistungsdichte handelt es sich um einen sehr wichtigen Scale up Parameter, da

diese direkt den k;a-Wert und die Scherrate (sieche 3.5.7) beeinflusst.

3.5.6. Riihrerdrehzahl

Die Rithrerdrehzahl ist der entscheidende Parameter eines begasten Rithrkessels. Sie beeinflusst
fast alle wichtigen Prozesskennzahlen direkt oder indirekt. Sie ist auch die Stellschraube fur die
optimale Einstellung eines upgescaleten Prozesses. Wolf schligt in seinem Buch vor die

Rihrerdrehzahl des GroBBmal3stabes durch folgende Gleichung zu berechnen (Wolf 1991, 231):

winN

= o (224 22
oM \dy)  Qudy
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Steigert man die Rithrerdrehzahl, erh6ht sich nach GI. (3) die eingebrachte Leistung. Das hat zur
Folge, dass die dispergierten Blasen kleiner werden und damit die volumenbezogene

Phasengrenzfliche a nach Gl. (17) steigt.

3.5.7. Scherrate

Hinter der Scherrate steht im wesentlichen der Versuch, den mechanischen Einfluss auf die
Zellen zu quantifizieren. Der mechanische Stress findet statt, wenn ein Rithrer Energie in Form
von Bewegung in die Fermentationsbrihe einbringt. um die Versorgung mit Nihrstoffen und
Sauerstoff sicherzustellen, sowie die notwendigen Stoffiibergangskoeffizienten zu erreichen. Wird
die mechanische Belastung auf die Zelle zu groB3, reagiert diese unter Umstinden negativ darauf,
wird beschadigt oder gar zerstort. Scherstress ist oftmals einer der Hauptgriinde warum ein Scale
up nicht oder minder erfolgreich ist (Storhas 1994, 61). Es gibt verschiedene Méglichkeiten die
Scherrate zu berechnen.

Herbst, Schumpe und Deckwer schlagen verschiedene Moglichkeiten vor, die Scherrate zu

berechnen (Herbst, Schumpe, and Deckwer 1992). Ein empirischer Ansatz lautet:
)/eff = A * N (39

Mit A= 11,5 fiir einen Scheibentihrer bzw. 15 fur einen INTERMIG Rihret.

Ein weiterer Ansatz aus der Dimensionsanalyse heraus lautet:

0,5
, P/V™
Vers :< > (40)

Herr
Maranga et al. schlagen zur Berechnung die Beziehung
<Ne * T Dl-2>0'5 )
t={—7p— * U

vor (Maranga et al. 2004) wahrend Chen et al. in ihrer Arbeit den zntegrated shear factor 1ISF

verwenden (Chen, Latz, and Frangos 2003).

2rxnxd 2% Wy
D D

Wobei D hier fir den Abstand Rithrerspitze-Behilterwand steht.

ISF = “2)

Es soll noch erwiahnt sein, das der Scherstress nur in unmittelbarer Rihrernihe auftritt. Bei radial
fordernden Rihrer spielt der Zufall eine gro3e Rolle, ob eine Zelle dem Scherstress ausgesetzt ist
oder nicht. So kann es sein dass einige Zellen sehr hdufig dem Stress ausgesetzt sind, andere

hingegen nie (Storhas 1994, 73).
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4. Scale up Anwendung

Die im Kapitel 3 vorgestellten Scale up Vorgehensweisen sollen hier anhand eines konkreten
Beispiels angewendet werden.

Bei dem Anwendungsfall handelt es sich um eine aerobe Fermentation zur PHA Synthese (siche
Kapitel 2) mit Cupriavidus necator DSM 545 (friher auch Wautersia eutropha, Ralstonia eutropha,
Alcanigenes eutrophus, Hydrogenomonas eutropha (Atli€ et al. 2011)) als Mikroorganismus. Bei diesem
Stamm handelt es sich um einen sehr robusten Wildtyp. Dieser ist kurzzeitig resistent gegen
Scherstress und kurzzeitiger Unterversorgung mit Substrat oder O,.

Diese Fermentation wurde zum Einem in einem 3,6 L. Laborfermenter mit 2 axial Rihrern
(Propellerriihrer) bei einer Begasungsrate von 5-20 L/min durchgefithrt. Das Reaktionsvolumen
betrug zwischen 1 und 2 L. und die Drehzahl wurde zwischen 500 und 1000 min" variiert um
eine konstante Gel6stsauerstoffsittigung >40% zu erhalten. Als Substrat wurde hier Glukose
eingesetzt (M. Koller et al. 2005).

Zum anderen wurde ein 7,2 . Laborfermenter mit 2 axial Rithrern (Propellerrithrer) bei einer
Begasungsrate von 10-20 L/min verwendet. Das Reaktionsvolumen betrug zwischen 1 und 5L

und die Drehzahl wurde zwischen 500 und 1000 min™ variiert.

In Zusammenarbeit mit dem Autor verschiedener Publikationen auf diesem Gebiet ((u.a.: Martin
Koller et al. 2006; Martin Koller et al. 2010; Martin Koller et al. 2008; Martin Koller, Salerno, and
Dias 2010) wurde ein Ishikawa (Fischgriten) Diagramm? erstellt, um herauszufinden welche
Parameter als kritisch fir ein erfolgreiches Scale up zu betrachten sind. Das Ergebnis ist in
Abbildung 4-4 dargestellt. Des weiteren stellte der Autor Daten der experimentellen k;a-Wert
Bestimmung zur Verfigung. Diese sind in Tabelle 4-1 tabelliert, sowie in Abbildung 4-1 bis
Abbildung 4-3 grafisch dargestellt.

Fir eine erfolgreiche Fermentation mit C.zecator ist die Menge der Biomasse entscheidend. Diese
sollte eine PHA-freie Mindestrestbiomasse (residuale Biomasse) von 20-30 g/L besitzen und die
Gesamtbiomasse sollte 200 g/L Ubersteigen (personliche Kommunikation
Martin Koller, 29.5.2013). Fur das Wachstum der Biomasse in der ersten Phase der Fermentation

ist die Geldstsauerstoffkonzentration entscheidend und damit auch der kja-Wert als

2 Beim Ishikawa Diagramm handelt es sich um ein Ursache-Wirkungs Diagramm, benannt nach dem Japaner Kaoru
Ishikawa (1915-1989). Bei einem Ursache-Wirkungs Diagramm geht es um die grafische Darstellung von Ursachen
und daraus folgenden Ereignissen. Das Ishikawa Diagramm ist ein qualitatives Werkzeug um logische
Zusammenhinge zwischen Fehlern und daraus resultierenden Folgen abzuleiten.
(http:/ /www.gbt.ch/Lexikon/I/Ishikawa-Diagramm.html; zuletzt abgerufen am 20.6.2013)
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Stoffiibergangskoeffizient. Allerdings muss hier beachtet werden, dass der Wert fir
GelGstsauerstoff nicht zu grofl wird, da es sonst zu einem ,,Luxusstoffwechsel kommt, wo
durch Ausscheidung von Nebenprodukten die Produktivitit negativ beeinflusst wird.

Stress durch Scherung oder kurzzeitige Substratunterversorgung ist hingegen bei dem sehr
robusten Wildtyp C.necator keine relevante Prozessgrofle. Die Stoffdaten der Fermentationsbrithe
von C.necator sind mit denen von E.c/, woriiber mehr Daten verfiigbar sind, vergleichbar
(personliche Kommunikation Martin Koller, 29.5.2013). Diese werden fiir die nachfolgenden
Berechnungen mit p=1000 kg/m’, u=10"Pas, w/p=v=10°m’/s angenommen (Miiller 2012).

Fir eine eventuell spiter folgende kommerzielle Nutzung des diskontinuierlichen Prozesses,
sollte der Einsatz von Silagesiften oder green grass juices iberdacht werden, da sich so die

Batchzeiten durch Reduktion der /zg-Phase erheblich verringern lassen (M. Koller et al. 2005).

Tabelle 4-1: Ergebnisse der experimentellen kya-Wert Bestimmung

. Anzahl q q q ] .

L 1 1 1

] "1 Ribrelemente [I/min] [m’/h] [wm] 921 kall H/D
1 1000 1 5 0,3 5 0,085 50 133

Labfors 6L 1000 2 5 03 25 0084 504 5
1 500 1 20 1,2 20 0043 258 053
2 500 1 10 0,6 5 0,03 1,8 1
2 500 1 20 1,2 10 0038 228 1
1 1000 1 20 1,2 20 0056 336 0,53

Labfors Z5L - 4000 1 20 1,2 10 0,064 3,84 1
31000 2 20 1,2 67 0068 408 145
4 1000 2 20 1,2 5 0,066 3,96 2
5 1000 2 20 1,2 4 0,065 39 238
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Abbildung 4-1: Experimentelle kr.a-Werte in Abhingigkeit von P,/ V1. (Daten sind in Tabelle 4-3 dargestellt)
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Abbildung 4-2: Experimentelle kra-Werte in Abhingigkeit der skalierungsunabhingigen Begasungsrate
(Daten sind in Tabelle 4-3 dargestellt)
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Abbildung 4-3: Experimentelle kya-Werte in Abhingigkeit des H/D Verhiltnisses bei gegebenen Fillstand
(Daten sind in Tabelle 4-3 dargestellt)

Um im Pilotmalstab eine moglichst hohe Biomassekonzentration zu erzielen, wird fir die
Scale up Berechnung der maximal erzielte k;a-Wert des Labfors 7,2 I von 4,08 h' gewahlt. Die
Gasleerrohrgeschwindigkeit fiir diesen Fall betrigt nach Gl (32) 0,0216 m/s. Uber die
Fermentationstemperatur bei der der k;a-Wert gemessen wurde, kann leider keine Angabe
gemacht werden, da hierzu die notwendigen Aufzeichnungen fehlen.

Des weiteren zeigt sich, dass die Begasungsrate im Bereich von 6,7 vvm ein Maximum besitzt.
Das konnte zum Einem daran liegen, dass hier die Sauerstoffabbaurate besonders hoch ist und
zum Anderen, dass der Fermenter bei dieser Gasleerrohrgeschwindigkeit eventuell zu fluten’
beginnen koénnte (siche Abbildung 3-5 und Kraume 2012, 574f). Diese Begasungsrate liegt
deutlich tber den in Tabelle 3-7 gezeigten Werten, stellt jedoch einen prozessspezifischen Wert
dar.

Fur das fur mikrobielle Fermentationen typische H/D Verhiltnis von 3:1 wurde eine
Extrapolation durchgefiihrt um zu zeigen, dass ein héheres H/D Verhiltnis (und damit héherer
Fillstand im Reaktor) nur einen geringen Finfluss auf den k a-Wert besitzt. (siche Abbildung
4-3). Das lasst die Méglichkeit offen, fiir spitere Fermentationen das volle Reaktionsvolumen des

Pilotfermenters auszuniitzen, um so die Produktivitit zu steigern (siche Kapitel 5).

3 Ubersteigt die Gasbelastung einen Grenzwert (Uberflutungspunkt), bricht das Gas in FormgroBer Blasen im
Bereich der Rihrerwelle durch. Ein gleichmifiges Dispergieren ist dann nicht mehr méglich. Dieser Zustand wird
als ,,geflutet” bezeichnet. (Kraume 2012, 577)



Somit wird aus den Modellversuchen folgender Betriebspunkt gewahlt:

Tabelle 4-2: Ausgewihlter Betriebspunkt des ModellmaBstabs

V[L] q [vvm] P/V [W/m3] v [m/s] n [min-]

kia [h1]

Labfors 7,21 3 6,7 778 0,0216 1000

4,08

52
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Abbildung 4-4: Ishikawa-Diagramm fiir das Scale up einer PHA Fermentation
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4.1. Scale up Anwendung mit Dimensionanalyse

Da der kja-Wert der entscheidende Faktor fiir ein erfolgreiches Scale up in diesem
Anwendungsfall ist, kann die dimensionsanalytische Betrachtung der Bezspiele 1 und 2 aus Kapitel
3.4.4 herangezogen werden. Es ergeben sich analog Beispie/ 2 folgende dimensionslose

Kennzahlen:

1 1
_ m\3_ VNS, . (43)
Hl _ kLa (W) —_ kLa (E) _ kLa
P/V P/V .
I, = 7= 1= P/V 44)
(p?ng*)3  p(vg*)3
vp v i
(ng)3 (vg)3
M, = % — 2 — l (46)
n v Sc

II, wird aufgrund der mangelnden experimentellen Daten nicht fir dieses Scale up

berticksichtigt. Fir die Kennzahlen I1; bis I1; ist folgender Zusammenhang zu finden (Zlokarnik

2005, 195):

koa*~ (E) * p*05 é7)

Damit ist der k;a-Wert von P/V, q und D* abhingig. Eine Korrelation sehr dhnlicher Form
wurde mit Gl. (32) bereits eingefiihrt.

Eine Anwendung der Dimensionsanalyse wiirde in diesem Fall einen erheblichen Mehraufwand
bedeuten, der in diesem Fall nicht gerechtfertigt wire. Wie in Kapitel 3.4.5 beschrieben, ist eine
Anwendung der Dimensionsanalyse dann tberflissig, wenn eine mathematische Losung fiir das
Problem bekannt ist. Durch die gefundenen Korrelationen fir den kja-Wert und weil die
Modellversuche mit dem originalem Stoffsystem durchgefiihrt wurden, kann diese

Aufgabenstellung mit der in Kapitel 3.5 vorgestellten rule of thumb gel6st werden kann.
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4.2. Scale up Anwendung mit Rule of thumb
Mit der im Kapitel 3.5 vorgestellten Methode und den in Tabelle 4-1 prisentierten Daten

konnten die fiir ein Scale up notwendigen Kennzahlen berechnet werden. Die Werte fiir den in

Tabelle 4-2 ausgewihlten Betriebspunkt sind zur besseren Ubersicht fett markiert.

Tabelle 4-3: Berechnungsergebnisse resultierend aus der experimentellen kya-Wert Bestimmung

NC() Neg
kLa
Vi n (nach Po (nach P, P,/Vi
. Re : Q . (nach
[L] [min] Abbildung W] Abbildung [W] [W/m?] GLG1) 1]
3-4) 3.7) '
1 1000 1,67E+05 0,35 0,51 0,040 0,4 0,6 579 2,8
Labfors 3.6 L
1000 1,67E+05 0,35 0,51 0,040 0,4 0,6 289 1,9
1 500 1,63E+05 0,35 0,34 0,117 0,2 0,2 195 2,1
2 500 1,63E+05 0,35 0,34 0,058 0,3 0,3 146 1,3
2 500 1,63E+05 0,35 0,34 0,117 0,2 0,2 97 1,4
Labfors 7.5 1. 1 1000 3,27E+05 0,35 2,72 0,058 0,3 2,3 2334 8,2
2 1000 3,27E+05 0,35 2,72 0,058 0,3 23 1167 5,6
3 1000 3,27E+05 0,35 2,72 0,058 0,3 2,3 778 4,5
4 1000 3,27E+05 0,35 2,72 0,058 0,3 2,3 584 3,8
5 1000 3,27E+05 0,35 2,72 0,058 0,3 2,3 467 3,4

>

Zwischen dem experimentell ermittelten und dem errechneten ka-Wert ergibt sich eine

Abweichung von

4,08
4,5

*100% = 9,33% (“48)

Das liegt innerhalb der von Garcia-Ochoa und Gomez (sieche Kapitel 3.5.3) gefundenen 15%igen
Abweichung zwischen experimentellen und errechneten Daten. Die errechneten k a- Werte sind
in Abbildung 4-5 und Abbildung 4-6 gegen P,/V, und vvm aufgetragen. Es zeigt sich ein
linearer Anstieg des k;a-Werts mit dem spezifischen Leistungseintrag und der Begasungsrate. Der
Verlauf deckt sich mit dem in Kapitel 3.5.3 vorgestellten, da in diese Berechnung des k;a-Werts
keinerlei biologische-oder zellrelevante Parameter einflieBen. Des weiteren wird auch keine
Flutung des Fermenters berticksichtig. Wie Abbildung 4-1 und Abbildung 4-2 zeigen, besitzt der
Prozess fur ein gegebenes H/D Verhiltnis ein Maximum, da die Sauerstoffaufnahme durch die
Zellmembran nicht beliebig erh6ht werden kann und zu starke Begasung sich negativ auf die

Fermentation auswirkt (Kraume 2012, 574).
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Abbildung 4-6: Berechnete kra-Werte in Abhingigkeit der skalierungsunabhingigen Begasungsrate

Fir die weitere Vorgehensweise ist die Kenntnis der Behaltergeometrien notwendig. Tabelle 4-4
listet die Abmessungen des Laborfors 7,2 I. Fermenters, sowie die vorgeschlagene Geometrie fir
den Pilotfermenter mit entsprechendem Fullstand zur Realisierung eines moglichst gleichen H/D

Verhiltnisses auf.

Tabelle 4-4: Geometrische Abmessungen der einzelnen Fermenter

D [m] d [m] Hy[m]  H/Dbei([L])
Labfors 7,21, 0,14 0,07 450 1,45 (3)
Pilotfermenter 5001 0,615 0,307 2000 1,46 (255)
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Wie aus Tabelle 4-1 ersichtlich, wird als Referenzdrehzahl 1000 min gewahlt. Als Begasungsrate
wird in nach Abbildung 4-2 6,7 vvm gewiahlt.

Um das beschriebene Prozessmaximum rechnerisch zu ermitteln, wurde mit Hilfe des Solvers in
Microsoft Excel Gl (31) durch Variation von Drehzahl und Begasung in den Bereichen

1=n22000 und 0,1=vvm=20 versucht, einen moglichst genauen k;a-Wert von 4,08h"

einzustellen.
Tabelle 4-5: Berechnungsergebnisse fiir kpa= 4,08 h-1
VL] q [vvm] P/V [W/m3] v [m/s] n [min] kia [h1]
Labfors 7,21 experimentell 3 6,7 778 0,0216 1000 4,08
Pilotfermenter 500L 255 3,24 329,5 0,0516 262,1 4,08

Wiirde man die errechneten Werte aus Tabelle 4-5 in Gl. (38) einsetzen, wiirde sich fir den

Pilotfermenter eine Drehzahl von

3

0,07m s 49,77+ 0,07*m
ny = 1000min~1 * (0 307 ) * 3 =183 min! 49)
,3U/m 1,2mT +0,3073m

ergeben.

Der Unterschied zwischen den beiden Ergebnissen der Drehzahlbestimmung erklirt sich
dadurch, dass Gl. (38) streng geometrisch vorgeht und als Prozessparameter nur die Drehzahl
berticksichtigt. G1.(31) jedoch enthalt den spezifischen Leistungseintrag, der sowohl die Drehzahl
als auch die vorherrschenden Stromungsbedingungen berticksichtigt. Aus diesem Grund wird die
tatsichliche Drehzahl sich in der Nihe von 262 min™ einstellen.

Zur Kontrolle sei hier noch einmal der k; a-Wert mit denen vom Solver berechneten Werten nach

Gl. (31) nachgerechnet:

kya = 0,01 % 329,5%%5 % 0,0516%*3 = 4,068 h™1 (0)
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Bei einem Volumen von 255 L wiirde sich nach Gl. (36) eine 95% Mischzeit von
Tmix = 17,5 l0g19255 — 19,4 = 22,7s G

ergeben:

Der Scherstress als ISF bemessen wiirde sich im Scale up von

2 % 3,67% B -
ISFy =g Gaams = 20945
auf
2 4,22% B -
ISFu = 5 15378m — 249

verringern.
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4.3. Zusammenfassung

Ziel dieser Arbeit war es, das Scale up eines Fermentationsprozess anhand der von Zlokarnik
vorgeschlagenen Methode der Dimensionsanalyse durchzufithren. Bei dem ausgewihlten Prozess
der PHA Biosynthese durch Cupriavidus necator stellte sich jedoch im Zuge der Arbeit heraus, dass
durch die gefundenen Korrelationen einerseits und die damit verkniipfbaren und vorhandenen
experimentellen Daten andererseits, die Anwendung der Dimensionsanalyse nicht notwendig ist.
Aus diesem Grund wurde mit der ,rule of thumb®, einer heuristischen Faustregel, eine
Moglichkeit vorgestellt, die in diesem speziellen Fall das Scale up ermoglicht. Um die
notwendigen Grundlagen fir die Anwendung der ,,rule of thumb® zu haben, wurde auch eine
Einfihrung in die Rihrtechnik gegeben, da ihr wesentliche Aspekte dieser Scale up Variante zu
Grunde liegen.

Das Scale up wurde anhand des kja-Wertes durchgefithrt, da dieser entscheidend fir
Biomassewachstum und Ausbeute ist. Scherstress und kurzzeitige Unterversorgung mit Substrat
oder Sauerstoff sind bei dem robusten Wildtyp Cupriavidus necator kein relevanter Scale up
Parameter und wurden deshalb auch nicht bertcksichtigt. Um den k;a-Wert im Scale up konstant
zu halten, wurde ein konstantes H/D Verhiltnis eingestellt, sowie die Drehzahl und der
spezifische Leistungseintrag verringert. Die Anwendung der ,rule of thumb* hat ergeben, dass
die im Labor bestimmten Werte sich ohne Probleme im Pilotmal3stab realisieren lassen.

Ziel sollte es nun sein, die in dieser Arbeit vorgestellten Ergebnisse in einem Pilotfermenter zu

validieren, um so neue Erkenntnisse fiir weitere MalB3stabsvergroB3erungen zu erlangen.
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5. Ausblick

Da fir einen eventuell spiter erfolgenden Bau des Pilotfermenters der wirtschaftliche Aspekt
eine grof3e Rolle spielt, sei an dieser Stelle mit der von Koller et al. publizierten Methode das
Produktionsvermogen des Pilotfermenters errechnet (M. Koller et al. 2005). Um die maximale
Produktivitit der Pilotanlage zu verdeutlichen, wird mit dem maximal moglichen
Reaktionsvolumen von 500 L (Bruttovolumen 640 L) bei gleichzeitigem Finsatz von Silagesiften
gerechnet. Es wird hier eine Anzahl von 5823 jihrlichen Arbeitsstunden (243 Tage im Jahr, 2
Tage Fermentation, 1 Tag Regeneration) als Berechnungsbasis angenommen. Fiir das errechnen
der Anzahl an jihrlichen Batches wurde eine Batchzeit von 45,1 h angenommen. Hierbei ist eine
Regenerationszeit von 12 h fir Reinigung Fermenters und Vorbereitung der nichsten Charge

eingerechnet (M. Koller et al. 2005). Das ergibt eine jihtliche Anzahl von

Ch
n,=——=%=1293 — (54)
a

Chargen pro Jahr.

Die Produktionsleistung errechnet sich aus

Vsn,*c

MpHA =13 (3

bzw. bei bekanntem Reaktionsvolumen
Mpyys = Vg ¥ N * C (56)

Vi= Reaktionsvolumen [m’]

V=Reaktorvolumen [m’]

n.= Anzahl der Produktionszyklen pro Jahr

c= finale Konzentration der residualen Biomasse (hier: 21,62 g/L)

1,3 Faktor fiir den Fillstand des Reaktionsvolumens zu Bruttovolumen

Somit ergibt sich eine jahrliche Produktionsleitung von

1 k k
mpya = 0,5 m3 % 129,3 o 21,62m—g3 =1397,9 79 G
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Dieser Arbeit wird ein Rohrleitungs- und Instrumentierungs Schema (R&I) beigelegt. Dieses soll
als Anhaltspunkt fiir eine Realisierung der Anlage dienen. Ein moderner Bioreaktor sollte

folgendes grundsitzliches Equipment beinhalten (Junker et al. 2003; Storhas 1994, 145£f):

Behalter mit Temperiereinheit, Sonden und Probenahmestelle

Zuluftsektion mit Durchflusskontrolle und Filter

Abluftsektion mit Ablufterhitzer/kihler und Filter

Medienzugaben (Siure, Lauge, Antischaum, Inokulum)

Des weiteren benétigt eine Anlage dieser Grof3e eine Moglichkeit fir ,,clean-in-place® (CIP) und
,»sanitation-in-place® (SIP). Dafiir miissen Reindampf und Reinigungslosung und die notwendige

Verrohrung vorhanden sein. Abbildung 5-1 zeigt einen méglichen Aufbau einer solchen Anlage.

Korekturmitielvodagen

3
B
|

Ansatzkessel

o

Abbildung 5-1: Aufbau einer Fermentationseinheit (Storhas 1994, 327)

Zusitzlich zu dem hier vorgestellten (Fed-) Batch Verfahren wurde in der Literatur auch ein
kontinuierliches Verfahren fiir den vorgestellten Prozess beschrieben (Atli¢ et al. 2011). Dabei
handelt es sich um eine 5-stufige Rithrkesselkaskade, mit der die 2-stufige PHA Synthese nicht
zeitlich sondern raumlich getrennt wurden. Es wurden dabei spezifische Produktionsraten erzielt,
die 3-mal so hoch waren, wie jene aus industriellen Fed-Batch Fermentationen, die in der

Literatur beschrieben wurden. Dieses Verfahren ist jedoch nicht Gegenstand dieser Arbeit. Es
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soll lediglich aufgezeigt werden, dass die Moglichkeiten die dieser Prozess liefert sehr vielseitig
sind. Auch wenn noch weitere Vergleiche und gro3ere VersuchsmaBstibe offen sind, sollte die
Moglichkeit eines kontinuierlichen Prozesses in jedem TFall unter dem Aspekt der

Wirtschaftlichkeit diskutiert werden.
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6. Anhang

R&I Schema eines 500 L. Fermenters mit notwendigem Equipment und Verrohrung (DIN A3) in

der riickseitigen Umschlagtasche.
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