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Kurzfassung 

 

Der weltweite Bedarf an Verpackungsmaterialien und die damit verbundenen 

Entsorgungsprobleme sind eine Herausforderung für 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 

Fördervolumen von 3 Millionen Euro ins Leben gerufen. Im Rahmen dieses Projekts sollte die 

Verwertbarkeit von alternativen Rohstoffquellen, wie etwa Fleischabfällen oder überschüssiger 

Molke, die ansonsten entsorgt werden müssten, als Ausgangsstoff für die Erzeugung von 

biologisch abbaubaren und bioverträglichem Kunststoff aus der Familie der 

Polyhydroxyalkanoate erforscht werden.  

Diese Arbeit beschäftigt sich mit dem Scale up, einer Maßstabsvergrößerung, eines 

Fermentationsprozesses der aus diesem Projekt heraus entwickelt wurde. Die Daten der 

Laborversuche wurden vom Leiter des ANIMPOL Projekts, Dr. Martin Koller vom Institut für 

Biotechnologie und Bioprozesstechnik, TU Graz, zur Verfügung gestellt 

Aus diesen Laborversuchen wurde ein kLa-Wert von 4,08 h-1 ausgewählt um ein Scale up 

durchzuführen. Dieser kLa-Wert wurde bei einem spezifischem Leistungseintrag von 778 W/m3 

(Drehzahl 1000 min-1), einem H/D Verhältnis von 1,45 und einer Begasungsrate von 6,7 vvm 

erreicht.  

Für das Scale up wurde ein Pilotfermenter mit einem Nettovolumen vom 500 L gewählt. Das 

entsprechende H/D Verhältnis wurde durch ein Füllvolumen von 255 L realisiert. Um den 

gewählten kLa-Wert von 4,08 h-1 im Pilotfermenter zu realisieren, wurde durch Variation einer 

recherchierten  Korrelation zwischen kLa-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/m3 (Drehzahl 262 min-1) und die Begasungsrate auf 3,2 vvm.  

Die errechnete Produktionsleistung des Pilotfermentes bei maximal möglichem Füllstand und 

dem Einsatz von Silagesäfte, als komplexe Stickstoffquelle für verkürzte Batchzeiten, beträgt 

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 kLa value of 4,08 h-1 was chosen as a scale up criteria. This 

kLa value was realized at a specfic power input of 778 W/m3 (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 kLa value of 4,08 h-1, 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/m3 (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 erhöhte Ausstoß von 

CO2 in die Atmosphäre steigt, trotz aller politischen Interventionen, weiter an. Eine 

Möglichkeit diesen Ausstoß zu verringern ist die Suche nach sogenannten „grünen“ 

Kunststoffen aus nicht-fossilen Quellen mit möglichst vollständiger Zersetzung 

(„biodegradable“).  

Aus diesem Grund erfolgte im Jahr 2010 der Start zum 3- jährigen EU Projekt ANIMPOL 

(Biotechnological conversion of carbon-containing wastes for economic efficient production 

of high added value products) (Martin Koller 2012). Einer der Grundsätze dieses 

Forschungsprojekts ist, dass die verwendeten Ausgangsmaterialien nicht mit der 

Nahrungsmittelproduktion konkurrieren dürfen.  Bei der Suche nach geeigneten 

Rohmaterialien stieß man zum Einen auf über 40 000 000 Tonnen überschüssige Molke, die 

pro Jahr in der EU bei der Käseproduktion anfallen (Martin Koller et al. 2005). Da diese 

Molke keiner weiteren Wertschöpfung unterliegt, wird sie entsorgt. So werden zum Beispiel in 

Oberitalien pro Tag 1 Million Liter Molke ins Meer geschüttet. Dabei würde 1 Liter dieser 

Molke 40 bis 50 Gramm Laktose enthalten, welche sich als Substrat für biotechnologische 

Verfahren eignen würde (Lendlein and Sisson 2011).  Zum Anderen stieß man im Rahmen des 

Projekts auf 500 000 Tonnen tierische Lipide, die pro Jahr in tierischen Schlachtprozessen und 

Tierkörperverwertungen anfallen. Diese tierischen Fette können als Ausgangsstoff für die 

Erzeugung von Biodiesel (Fettsäuremethylester, FAME) verwendet werden. Aufgrund der 

Zusammensetzung der Ausgangstoffe fällt hier eine gesättigte (enthält keine Kohlenstoff-

Kohlenstoff Mehrfachbindungen) und eine ungesättigte (enthält Kohlenstoff-Kohlenstoff 

Mehrfachbindungen) Fraktion an. Da die gesättigte Phase aufgrund ihrer physikalischen 

Eigenschaften, die sie unter Raumtemperatur zu stocken beginnen lassen,  für die 

Biodieselproduktion ungeeignet ist, fällt hier ein Strom an Lipiden an, welcher sich aufgrund 

seiner Zusammensetzung hervorragend als Ausgangsstoff für die Erzeugung von 

Biokunststoff eignen würde (Titz et al. 2010). Als eine Gruppe von Biokunststoffen hat sich in 

der Literatur (Khardenavis et al. 2007; Braunegg, Lefebvre, and Genser 1998; Steinbüchel and 

Lütke-Eversloh 2003; Muhr et al. 2013) die Familie der Polyhydroxyalkanoate (PHA) als 

vielversprechend herausgestellt. Diese PHAs genießen gegenüber den Kunststoffen auf 

Erdölbasis mehrere Vorteile (Martin Koller et al. 2010; Nanda et al. 2009): 
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Biologisch abbaubar: Da sich Kunststoffe aus PHA vollständig abbauen, müssen sie nicht auf 

Müllhalden gelagert werden. 

Biologische Herkunft: Kunststoffe aus PHA werden aus erneuerbaren Ressourcen hergestellt und 

sind damit unabhängig von fossilen Rohstoffen. 

Geschlossender CO2 Kreislauf: Die Menge an CO2, welche beim Abbau freigesetzt wird, wird von 

den Pflanzen durch photosynthetische Fixierung zur Gänze wieder aufgenommen. Da das 

CO2 aus natürlichen Quellen kommt, ist der Kreislauf geschlossen. Somit tragen Kunststoffe 

aus PHA nicht zum Treibhauseffekt bei. 

Biologische Verträglichkeit: Einer der Hauptbausteine der PHA ist 3-Hydroxybutyrat, ein 

Stoffwechselbaustein. Das erklärt die hohe Verträglichkeit gegenüber Säugetierzellen. 

Abbildung 1-1 zeigt den Lebenszyklus von PHAs. 

 

 

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

 

to years (in seawater) (Madison and Huisman 1999). UV
light can accelerate the degradation of PHAs (Shangguan
et al. 2006).
PHAs have been proved biocompatible, which means

they have no toxic effects in living organisms (Volova
et al. 2003). Within mammals, the polymer is hydrolysed
only slowly. After a 6-month period of implantation in
mice, the mass loss was less than 1Æ6% (w ⁄w) (Pouton
and Akhtar 1996).

Renewable nature and life cycle

Maybe even more important than biodegradability of
PHAs is the fact that their production is biological and
based on renewable resources (Braunegg et al. 2004). Fer-
mentative production of PHAs uses agricultural feeds
such as sugars and fatty acids as carbon and energy
sources (Kadouri et al. 2005). Consequently, the synthesis
and biodegradation of PHAs are totally compatible to the
carbon-cycle (as depicted in Fig. 5). Thus, while for some
applications the biodegradability is critical, PHAs receive
general attention because they are based on renewable
compounds instead of on fossil fuels (Gavrilescu and
Chisti 2005).
Studies into the life cycle of PHAs show concerns that

the production of these biopolymers may not be any bet-
ter for the environment than the production of conven-
tional polymers. According to those studies, more energy
would be needed during the life cycle of PHA, from crop
growing to moulding the final product, than in the life
cycle of conventional plastics. However, the fermentation

process to make PHAs is far from optimized, while the
production of petrochemical plastics is fully developed
(Gerngross 1999; Dove 2000; Stevens 2002; Kim and Dale
2005).

Material applications

The majority of expected applications of PHAs are as
replacements for petrochemical polymers. The plastics
currently used for packaging and coating applications can
be replaced partially or entirely by PHAs. The extensive
range of physical properties of the PHA family and the
extended performance obtainable by chemical modifica-
tion (Zinn and Hany 2005) or blending (Zhang et al.
1997; Avella et al. 2000; Lee and Park 2002; Wang et al.
2005; Gao et al. 2006; Kunze et al. 2006) provide a broad
range of potential end-use applications.

Applications focus in particular on packaging such as
containers and films (Bucci and Tavares 2005). In
addition, their use as biodegradable personal hygiene arti-
cles such as diapers and their packaging have already been
described (Noda 2001). PHAs have also been processed
into toners for printing applications and adhesives for
coating applications (Madison and Huisman 1999).

Composites of bioplastics are already used in electronic
products, like mobile phones (NEC Corporation and
UNITIKA Ltd. 2006). Potential agricultural applications
include encapsulation of seeds, encapsulation of fertilizers
for slow release, biodegradable plastic films for crop
protection and biodegradable containers for hothouse
facilities.

Composting

PHAs
(polyhydroxyalkanoates)

Extraction,
Purification

Fermentation Plants

Recycling

Moulding

Bioplastic products
(packaging, implants, etc.)

Carbon dioxide

SunlightCarbon sources
(sugars, lipids)

Water
Water

Oxygen

Energy

Figure 5 Life cycle of PHAs (Gross and Kalra

2002).

Bacterial synthesis of PHAs R.A.J. Verlinden et al.

1440 Journal compilation ª 2007 The Society for Applied Microbiology, Journal of Applied Microbiology 102 (2007) 1437–1449
ª 2007 The Authors
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2. Polyhydroxyalkanoate 

2.1. Eigenschaften 

 

Polyhydroxyalkanoate (PHA) sind hetero- oder homo- Polyester die von verschiedenen 

Prokaryonten synthetisiert und intrazellulär gespeichert werden (Braunegg, Lefebvre, and 

Genser 1998). Sie ähneln 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 (Tsuge 2002; Verlinden et al. 2007; Lendlein and Sisson 

2011) 

Parameter PHB PHBV PHB4B PHBHx PP LDPP 
Schmelztemperatur °C 177 145 150 147 176 130 
Glasübergangstemperatur °C 2 -1 -7 -1 -10 -36 
Kristallinität % 60 56 45 34 50-70 20-50 
Zugsteifigkeit MPa 43 20 26 21 38 10 
Höchstzugkraft-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 

können von mehr als 250 verschiedenen natürlichen Organismen synthetisiert werden, wovon 

aber nur einige wenige Bakterien für die Biosynthese eingesetzt werden (Chee et al. 2010). 

Dass PHAs natürlich vorkommen zeigen  Proben aus Abwasserschlämmen, die geringe 

Mengen PHAs mit verschiedenen Hydroxyalkanoaten (HA) enthielten (Steinbüchel and 

Valentin 1995). Es wurde daher auch erfolgreich versucht, mit sogenannten open mixed 

microbial communities (MMC) aus  Klärschlämmen und Glycerol aus der Biodiesel 

Erzeugung als Substrat, eine Biosynthese durchzuführen (Moralejo-Gárate et al. 2011). PHA 

wird von den Bakterien als Kohlenstoff- und Energiespeicher intrazellulär bei ungleicher 

Substratzusammensetzung eingelagert. Das geschieht bei einem Mangel an Stickstoff,  
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Phosphor oder Sauerstoff jedoch bei gleichzeitigem Kohlenstoffüberschuss (Verlinden et al. 

2007; Lee and Choi 1999). Diese Tatsache ist der Grundstein für die zweistufige Biosynthese, 

wo im ersten Schritt eine möglichst hohe Anzahl an Zellen gezüchtet wird um im zweiten 

Schritt bei gezieltem Substratmangel die PHA Einlagerung der Bakterien zu erzwingen 

(Moralejo-Gárate et al. 2011).  

 
Abbildung 2-1: Allgemeine chemische Struktur von PHA; * kennzeichnet ein chirales Zentrum; für natürliche 

PHAs ist n zwischen 100 und 10000 (Martin Koller et al. 2013) 

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

R-Gruppe Name Kurzformel 
CH3 Poly(3-hydroxybutyrat) PHB 
CH2CH3 Poly(3-hydroxyvalerat) PHV 
CH2CH2CH3 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 

(Muhr et al. 2013) und langkettige PHAs (long-chain-length PHA, LCL-PHA) mit mehr als 15 

C-Atomen. LCL-PHAs konnten bisher nur in vitro erzeugt werden und wurden in natürlicher 

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 erdölbasierten 

Kunststoffen erheblich höher waren, wurden PHAs nach wenigen Jahren wieder vom Markt 

genommen. Hauptgründe für 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 

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

(Nanda et al. 2009).  

1.2 General aspects of PHAs

PHAs are synthesized and stored as intracellular
granules by a wide range of prokaryotic genera using
various renewable feedstocks. Predominately, the
conversion of hexoses, pentoses, starch, sucrose, lactose,
maltose, lipids, alcohols, or methane is reported in
literature.3–5 Figure 1 provides a scanning transmission
electron microscopy (STEM) picture of Cupriavidus-
necator cells cultivated on carbohydrates in a continuous
process. PHA inclusions are well visible as bright,
refractive granules amounting to the mass fraction 52 %
of the cell mass.

Principally, a high intracellular energy charge,
characterized by an elevated pool of acetyl-CoA,
NAD(P)H, ATP and others, promotes a PHA formation.
Such conditions result from a sufficient availability of an
external carbon source and a restricted supply of the
growth-essential substrates such as nitrogen, phosphate,
dissolved oxygen, or certain micro-components.3,6,7

PHAs carry out important biological tasks, mainly acting
as intracellular-energy and carbon reserves that can be
re-utilized under the conditions of carbon starvation.8

They are crucial for the regulation of the intracellular
energy flow, routing the carbon compounds to the
metabolic pathways and acting as protective factors
against the environmental pressures like osmotic shock,
UV irradiation, desiccation, heat and oxidative stress.9

1.3 Material properties and downstream processing

PHAs are polyesters consisting mainly of enantio-
merically pure R-configured 3-hydroxyalkanoate (3HA)
monomers; the general chemical structure is shown in
Figure 2.

Depending on the microbial production strain, the
nutrient supply and the process parameters during a
biosynthesis, PHA-polymer chains contain 100 to 100

000 3HA units. Among all known PHAs, the
homopolyester of R-3-hydroxybutyrate (3HB)-poly
([R]-3-hydroxybutyrate) (PHB) is most intensely studied
and understood. Unfortunately, PHB exhibits a rather
high crystallinity that hampers its processability. The low
difference between the decomposition temperature
(around 270 °C) and the high melting point (around 180
°C) provides a "window of processability" that is too
narrow for many processing techniques, e.g., a melt
extrusion or blowing of plastic films. This can be
overcome by interrupting the crystalline PHB matrix
with an incorporation of additional PHA building blocks,
mainly 3-hydroxyvalerate (3HV) or an achiral building
block of 4-hydroxybutyrate (4HB). The resulting
co-polyesters display enhanced material properties in a
broader range of applications. The exact material
properties are strongly dependent on the monomer
composition of co-polyesters. This composition can be
triggered during a PHA biosynthesis by feeding the
precursor substrates to obtain the desired building
blocks. For example, 3HV building blocks are produced
by many PHA-accumulating strains supplying odd-num-
bered fatty acids as precursors that lead to 3HV in the
synthesized PHAs.8

After a production of the PHA-rich cells, efficient
downstream processing is needed. This includes sepa-
rating the biomass from the liquid phase, a PHA
recovery from the biomass, and product refining. A PHA
recovery from the cells may include a solvent or a
supercritical fluid extraction, a chemical or enzymatic
digestion of the cell wall, using high cell fragility of
special microbial species, or a mechanical cell disrup-
tion.10 The choice of the best method mainly depends on
the required product purity that will satisfy the envisaged
application. The recovered biopolyesters can be pro-
cessed with the conventional equipment well established
in the polymer industry. This technological path leads to
proper biodegradable and biobased substitutes for a
variety of "classical" petrol-based plastics such as ther-
moplastics, elastomers, and even latex rubbers.11–14

M. KOLLER et al.: POLYHYDROXYALKANOATES: BIODEGRADABLE POLYMERS AND PLASTICS ...

6 Materiali in tehnologije / Materials and technology 47 (2013) 1, 5–12

Figure 2: General chemical structure of PHAs. The asterisk (*)
indicates the chiral center, n: number of building blocks in the
polyester chain (for natural PHAs: n = 100 to 10000), m: number of
carbon atoms in the monomer backbone; in the case of 3HAs, m = 1,
R: side chain of the building blocks; in the case of 3HB, R = -CH3.
Slika 2: Splo{na kemijska struktura PHA. Zvezdica (*) ozna~uje
kiralni center, n: {tevilo gradnikov v poliestrski verigi (pri naravni
PHA: n = 100 do 10000), m: {tevilo ogljikovih atomov v monomerni
hrbtenici; v primeru 3HAs, m = 1, R: stranska veriga gradnikov; v
primeru 3HB, R = -CH3.

Figure 1: STEM picture of Cupriavidus-necator cells harboring PHA
biopolymers (magnification 65.000x)
Slika 1: STEM-posnetek celic Cupriavidus necator, ki zadr`ujejo
PHA-biopolimere (pove~ava 65000-kratna)
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Abbildung 2-2: Übersicht über verschiedene Hydoxyalkanoat-Bausteine, isoliert aus Mikroorganismen. 

(Steinbüchel and Valentin 1995) 

 

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

Anwendungsgebiet, nämlich das der enantiomerreinen Biosynthese von Molekülen. Diese sind 

für die pharmazeutische Industrie von besonderem Interesse, denn aus ihnen lassen sich 

stereoselektive Wirkstoffe und hoch wertgeschöpfte Produkte herstellen. Stereoselektive 

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

222 A. Steinbiichel, H.E. Valentin /FEMS Microbiology Letters 128 (199.5) 219-228 
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und extreme Reaktionsbedingungen (Druck, Temperatur, Lösungsmittel). Des weiteren fallen 

erhebliche Mengen unerwünschter, teils giftiger Nebenprodukte an (Tseng et al. 2009). 

 
Abbildung 2-3: Schema der enantiomerreinen Biosynthese von (S)-3HB und (R)-3HB aus E.coli (Tseng et al. 2009) 

 

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

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

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

et al. 1986; Patel 2001). Abbildung 2-4 zeigt die intrazelluläre Einlagerung von PHA. 

 

reaction catalyzed by PhaB and Hbd, respectively, must be
converted to their respective free acid forms before transport
or diffusion out of the cell. We have compared two sets of
CoA-removing enzyme mechanisms, including the phospho-
transbutyrylase (Ptb) and butyrate kinase (Buk) system en-
coded by the ptb-buk operon from C. acetobutylicum ATCC
824 and acyl-CoA thioesterase II (TesB) from E. coli MG1655.
Moreover, it has long been argued whether B strains or K-12
strains of E. coli would serve as better hosts for the biosynthesis
of small molecules. Microarrays and Northern blot analyses
have suggested that several metabolic pathways, including the
tricarboxylic acid (TCA) cycle, glyoxylate shunt, glycolysis, and
fatty acid degradation are different between these two strains
(22, 25, 34, 35), implying that they may differ significantly in
their abilities to supply significant levels of acetyl-CoA as the
precursor for 3HB synthesis. Thus, we have also compared
3HB synthesis across two representative E. coli strains:

BL21Star(DE3) (B strain) and MG1655(DE3) (K-12 strain).
3HB chirality was examined and verified by high-performance
liquid chromatography (HPLC) analysis using a chiral station-
ary phase to provide separation.

Altogether, we have explored the production of each stereo-
isomer of 3HB across different strains of E. coli, different
thiolases, and different CoA removal systems to engineer E.
coli strains for enhanced chiral 3HB production.

MATERIALS AND METHODS

Microorganisms. The bacterial strains used are listed in Table 1. C. acetobu-
tylicum ATCC 824 was purchased from the American Type Culture Collection
(ATCC, Manassas, VA). R. eutropha H16 was provided by Anthony Sinskey,
Department of Biology, Massachusetts Institute of Technology, Cambridge. E.
coli DH10B (Invitrogen, Carlsbad, CA) and ElectroTen-Blue (Stratagene, La
Jolla, CA) were used for transformation of cloning reactions and propagation of
all plasmids. BL21Star(DE3) (Invitrogen, Carlsbad, CA) and MG1655(DE3)
were used as host strains for the biosynthesis of chiral 3HB, where

FIG. 1. Schematic representation of (S)-3HB or (R)-3HB synthesis from glucose in engineered E. coli. BktB, acetoacetyl-CoA thiolase from R.
eutropha H16; Thl, acetoacetyl-CoA thiolase from C. acetobutylicum ATCC 824; PhaA, acetoacetyl-CoA thiolase from R. eutropha H16; Hbd,
(S)-3HB-CoA dehydrogenase from C. acetobutylicum ATCC 824; PhaB, (R)-3HB-CoA dehydrogenase from R. eutropha H16; Ptb, phosphotrans-
butyrylase from C. acetobutylicum ATCC 824; Buk, butyrate kinase from C. acetobutylicum ATCC 824; TesB, acyl-CoA thioesterase II from E. coli
MG1655.
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Abbildung 2-4: Intrazelluläre Einlagerung von PHA bei a) 1/20000facher, b) 1/72000facher, c) 1/70000facher und 

d) 1/150000facher Vergrößerung (Martin Koller, Salerno, and Dias 2010) 

 
 

2.2. Verwertbare Abfallströme und ökonomische Betrachtungen 

 

Die Verfügbarkeit 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 dafür ist, dass die 

PHA Akkumulierung in den Zellen unter aeroben Bedingungen stattfindet. Dadurch 

entstehen bis zu 50% Verlust an Kohlenstoffsubstrat durch intrazelluläre Veratmung zu CO2 

(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 Altöl (Chee et al. 2010) stoßen würde. Dabei stieß man 

jedoch auch auf das Problem, dass eventuell enthaltene Verbindungen wie Phenole, Aldehyde, 

Schwermetalle oder Reste von Methanol aus der Biodieselerzeugung das Zellwachstum stören 

oder behindern können. Das würde eine Substrataufbereitung notwendig machen (Martin 

Koller et al. 2010). Durch die Verwertung von Abfallströmen ergab sich neben der Erzeugung 

von biologisch abbaubarem Kunststoff noch eine weiterer Vorteil: Die Abfallprobleme und 
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damit einhergehende Umweltverschmutzungen in den jeweiligen Branchen würden sich 

verringern (Lee and Choi 1999; Lendlein and Sisson 2011).  

 

 
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 für die PHA 

Produktion. Rindertalg ist eine der billigsten Quellen für Lipide und in großen Mengen 

verfügbar. 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 Altspeiseöle, Pflanzenöle (Palmöl, Sesamöl, 

Olivenöl, Rapsöl, Sojaöl) mit Ausbeuten bis zu 80% der Zelltrockenmasse erwiesen (Martin 

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

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

(Verlinden et al. 2011). 
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 5. Vom Abfallstrom zum Bioprodukt 
 

  M. Koller et al., Technische Universität Graz 
 

 
 
Die Anwendung kohlenstoffreicher Abfallströme als Rohstoffe zur Herstellung von Biotreib-
stoff und Biopolymeren gewinnt für verschiedene Industriebranchen global an Bedeutung. 
Durch diese Strategie steht zum einen die Möglichkeit zur Verfügung, Abfallströme nach-
haltig zu entsorgen; zum anderen entfallen dadurch Rohstoffkosten zur Herstellung der ge-
nannten Bioprodukte. Die Zusammenhänge der Produktion von Biodiesel und Polyhydro-
xyalkanoat Biopolyestern (PHAs) aus diversen Abfallströmen durch ausgewählte Mikro-
organismen ist im unteren Schema dargestellt. Hierbei können Fettfraktionen tierischer 
Abfälle zu Biodiesel umgeestert werden. Die dabei anfallenden gesättigten Biodieselanteile 
wirken sich negativ auf die Treibstoffeigenschaften aus, können allerdings als Rohstoff zur 
PHA-Herstellung eingesetzt werden. Abhängig vom mikrobiellen Produktionsstamm können 
dabei PHAs für Verpackungszwecke oder auch funktionelle Biopolymere hergestellt werden. 
Durch die Entfernung der gesättigten Anteile aus dem Biodiesel wiederum verbleibt hoch-
wertiger Biotreibstoff. 
 

 
 
 
Ein weiterer Ansatz ergibt sich aus der Verwertung kohlenstoffreicher Abwässer durch 
spezielle mikrobielle Mischkulturen. Die dabei produzierten langkettigen PHA-Blends können 
über Umesterung wieder in hochwertige Treibstoffe umgewandelt werden.  

Von zunehmendem Interesse ist die photosynthetische Fixierung CO2-reicher Industrie-
abgase durch fettspeichernde Mikroalgen. Diese Organismen sind, stammabhängig, in der 
Lage, aus CO2-intrazellulare Fettreserven anzulegen. Die Umwandlung dieser hochwertigen 
Lipide zu Biodiesel stellt heute einen Forschungsbereich von weltweit steigendem Interesse 
dar. Daneben können aus den Algenfetten auch PHAs für verschiedene Anwendungen 
fermentativ gewonnen werden. 
Information: Dipl.-Ing. Dr. techn. Martin Koller, Technische Universität Graz, Institut für Biotechnologie 
und Bioprozesstechnik, martin.koller@tugraz.at  
 
 
Autoren: M. Koller, A. Salerno, A. Reiterer, H. Malli, K. Malli, L. ����	���� G. Braunegg, TU Graz 
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2.2.2. PHA Produktion aus Biodiesel  

 

Biodiesel wird durch die Veresterung von Fettsäuren mit kurzkettigen Alkoholen (meist 

Methanol oder Ethanol) hergestellt. Dabei werden Triglyceride zu Fettsäuremethylestern 

(FAME) umgewandelt. Dabei ist Glycerol das hauptsächliche Nebenprodukt (Vasudevan and 

Briggs 2008). In der EU fielen bei der Biodieselherstellung 2009 in etwa 1,000,000 m3 

Biodiesel an, was in etwa 100,000 m3 Glycerol abwirft. (Du et al. 2012). Die Fette und Öle für 

die Biodieselerzeugung können native Öle, Altöle, ungenießbare Öle, Algenfette (Vasudevan 

and Briggs 2008) oder, wie eingangs erwähnt, Fette die in Schlachthäusern oder bei der 

Tierkörperverwertung anfallen, sein. Es sind bereits Bakterienstämme bekannt, die keine 

Substrataufbereitung benötigen. 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 hauptsächliche Nebenprodukt bei der Käseherstellung. Schätzungen über 

anfallende Mengen belaufen sich, wie eingangs erwähnt, auf über 40 Millionen Tonnen 

jährlich 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 Stämmen eine hohe Ausbeute erzielt werden. Ein Problem bei der Verarbeitung 

von Molke sind hohe Salzlasten der Seitenströme, 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 mengenmäßig größten nachwachsenden Rohstoff dar. Sie 

fällt 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 würde 
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nämlich die basische Extraktion der Zellulose entfallen (Du et al. 2012). Abbildung 2-6 zeigt 

ein Übersichtsschema über den Prozess. 

 
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, führt das zu einer Anreicherung im Reaktor und einer Inhibierung des 

Prozesses. Die Anzahl der Bakterienstämme für diese Anwendung ist daher beschränkt. Der 

Einsatz der PHA Produktion aus Lignozellulose würde sich, aufgrund der Zusammensetzung 

der Hölzer, 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 Säuren unterzogen werden, bevor sie zur 

PHA Produktion eingesetzt werden kann. Ausbeuten zwischen 47% und 66% bezogen auf die 

C-Bilanz und jährlich anfallenden Mengen von über 50 Millionen Tonnen Molasse (2004) 

sprechen klar für 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 für 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 für die Aufarbeitung der Fermentationsbrühe verwendet (Nonato, 

106 M. Koller et al.

carbohydrates that can be converted biotechnologically into a variety of final prod-
ucts. Figure  7  provides the classic scheme for the conversion of lignocellulose from 
plant biomass to PHA biopolyesters (Petschacher  2001) .  

 The major obstacle for the utilization of lignocellulose is the high stability of 
this material. Lignocellulose was created by nature to provide plants with the 
required robustness and stability against hydrolytic attack, put into effect chemically 
by a high density of ester and ether bonds between the lignin and the carbohydrate 
fraction in plant biomass. The optimization of digestion methods for lignocellulose 
and the development of effective biocatalysts for the breakdown of cellulose and 
hemicellulose into sugars (hexoses and pentoses) accepted by the microbes are the 
prerequisite for any efficient biotechnological conversion of such raw materials into 
desired end products. 

 Currently, enzymatic saccharification and chemical hydrolysis are the main 
conventional methods for breaking these materials into smaller units. Although 
chemical hydrolysis using diluted acids is fast and easy to perform, it is hampered 
by its non-selectivity and the high temperature requirement. This can lead to the 
formation of inhibitory by-products that can negatively influence the subsequent 
biotechnological conversion of the hydrolysis products. Enzymatic methods used 
on a larger scale feature a rather low efficiency owing to end-product inhibition and 
adsorption phenomena leading to deactivation. Here, highly efficient systems of 
free or immobilized enzymes are needed to overcome this problem. To optimize the 
entire process chain of fast and efficient conversion of lignocellulosic biomass, 
several routes have to be followed and improved: (a) favouring ‘one-pot operation’ 
to avoid the necessity of separation steps, (b) utilization of all lignocellulose com-
ponents, (c) high hydrolysis rates, (d) reduction of side products and (e) controlled 

Plant Biomass

Cellulose

Lignin

Hemicellulose

Hydrolysis

Adhesives Energy

Hydrolysis
Development of

efficient hydrolysis
methods required!!

Biopolyesters

Biotechnological
Production of

Development of
efficient hydrolysis
methods required!!

High energy input
needed!

Alternatives have
to be developed!

e.g.: Solid State
Fermentation!

Steam Explosion

Extraction with water

Alkaline extraction

Glucose

Pentoses
(Xylose, Arabinose)

  Fig. 7    Conversion of lignocellulosic plant biomass to biopolyesters. The necessity for enhanced 
hydrolysis methods and improved upstream processing for digestion of the plant biomass are 
indicated (Petschacher  2001)        
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Mantelatto, and Rossell 2001). Das alles und die Tatsache der nachweislich neutralen CO2 

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, außer dem Preis, überlegen 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 angesäuert (zB. mit NH4Cl) und anschließend mittels Ultrafiltration von der 

Biomasse getrennt.  Die Ansäuerung 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 großer Kostenfaktor in der PHA Biosynthese durch Phosphatlimitierung ist die 

Bereitstellung einer komplexen und billigen Stickstoffquelle. Der große Vorteil beim Einsatz 

komplexer Stickstoffquellen ist die Verkürzung der lag-Phase1. Das erhöht die Produktivität 

durch Verkürzung der Batchzeiten (Martin Koller et al. 2010). Als billig und sehr gut geeignet, 

haben sich Silagesäfte, sogenannte green grass juices (M. Koller et al. 2005a) oder Tiermehl (meat 

and bone meal, MBM) herausgestellt. Die Werte für den Anteil an PHA in der Biomasse, die 

Produktivität und die Ausbeute waren mit jenen der Fermentation mit teuren 

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

                                                
1 Die lag-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 Übersicht über verwertbare Abfallströme und mögliche 

Anwendungen und deren Verknüpfungen. 

 
Abbildung 2-7: Übersicht und Verknüpfungen der Abfallströme zur PHA Produktion (Du et al. 2012) 

 

Das Ziel dieser Arbeit ist es nun, einen Versuch im Labormaßstab, der im Rahmen des 

ANIMPOL Projekts entwickelt wurde, in einen größeren Maßstab überzuführen (Scale up). 

Der Grund warum das geschieht, ist die zumeist höhere Rentabilität größerer Anlagen. 

In den nachfolgenden Kapiteln werden die dazu notwendigen Werkzeuge und Algorithmen 

vorgestellt. Mit diesen soll dann ein mögliches Betriebsszenario entwickelt werden, welches 

sich eignen würde, den eingangs vorgestellten Prozess im größeren Maßstab abzubilden. Als 

Maßstab wird ein Bioreaktor mit einem Nennvolumen von 500 L gewählt. 

 
 

Crucifers: Beneficial and Adverse Effects Current Chemical Biology, 2012, Vol. 6, No. 1    15 

USA, Austria, Germany, Japan, Brazil and Italy produced 
PHB or other PHAs at pilot to commercial scales [10]. How-
ever, due to the relatively high production cost in compari-
son to petroleum-based plastics and the lack of high-end 
market, several companies stopped or sold PHA manufactur-
ing plants, including ICI [10]. It is generally considered that 
the high raw material cost, together with high recovery cost 
and low PHA yield contribute significantly to the high price 
of PHA [12, 13, 14, 15]. Among which, the raw material cost 
could count for 30-40% if expensive carbon source such as 
starch was used [16]. Recent research focus therefore has 
been concentrated on the utilisation of inexpensive renew-
able raw material for PHA production. 

 In this paper, the use of industrial by-products such as 
molasses, whey, lignocellulosic raw materials, fats and oils, 
glycerols and wastewater for the production of PHAs are 

reviewed. Fig. (1) shows the low-cost feedstocks discussed 
in this review paper and its applications. Moreover, the 
PHAs monomer composition and PHAs physicochemical 
properties of biopolymers derived from various low-cost 
feedstock are discussed.  

2. PHAs PRODUCTION FROM MOLASSES 

 Molasses is a sugar-rich co-product stream generated in 
sugar manufacturing industries [17]. In 2004, the global 
sugar production generated was about 39 million tons of 
cane molasses and 12 million tons of beet molasses 
(www.melasse.de/originsofmolasses.html). Molasses have 
been widely used as a carbon source in industrial scale fer-
mentations due to its relatively low price and its abundance 
[18]. In 1992, Page firstly reported the production of PHB by 
Azotobacter vinelandii UWD using sugar beet molasses [19]. 
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Fig. (1). Feedstocks and applications of microbial PHA productions by different processing technologies.  
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3. Scale up  

3.1. Einleitung 

 

Der Verfahrensingenieur hat es in der Regel  mit der technischen Realisierung von Verfahren zu tun, bei denen 

chemische und mikrobiologische Stoffumwandlung mit dem Stoff- Wärme- und Impulsaustausch gekoppelt sind 

und sich daher im Kleinen (Labor-/Technikumsmaßstab) anders verhalten als im Großen (Betriebsmaßstab). 

Diese Vorgänge sind maßstabsabhängig. 

 (Zlokarnik 1983) 

 

Dieses Zitat zeigt, dass die Modellübertragung in der Verfahrenstechnik alles andere als trivial ist. 

Es ist daher nicht zielführend, alle Parameter um den jeweiligen Scale up Faktor zu erhöhen. 

Speziell im Bereich des biotechnologischen Scale ups sind eine genaue Kenntnis der 

regulatorischen Mechanismen, Zellphysiologie und Biochemie erfolgsentscheidend. Aufgrund der 

Komplexität biologischer Systeme und der geringen Produktkonzentrationen kann ein Scale up in 

diesem Bereich sehr schnell zu einer echten Herausforderung werden (Junker and Wang 2006). 

Ziel eines Scale ups in der Bioverfahrenstechnik ist es, ein Laborverfahren in den 

Betriebsmaßstab zu überführen. Damit soll eine gewünschte Zielmenge (Produkt pro Zeit, 

Umsatz pro Jahr, Spritzen/Tabletten/Vials pro Batch...) erreicht werden. Die eigentlichen Batch- 

und Baugrößen (Geometrie, Betriebsparameter) der Up- und Downstreamprozesse sowie des 

Fermenters resultieren daraus (Levin 2001). Das Scale up für Fermentationsprozesse im Batch-

Verfahren lehnt sich stark an das Scale up der chemischen Industrie an. Grund hierfür sind die 

Verfahrensschritte Rühren/Mischen und Begasen, die Funktionsparameter wesentlich 

bestimmen. Bei biotechnologischen Prozessen kommt jedoch noch hinzu, dass bedingt durch 

Scherstress, Aufnahme- und Stoffübergangskoeffizienten der Zellen den Betriebsparametern 

(oftmals enge) Grenzen gesteckt sind. Ob ein Scale up erfolgreich war, kann zumeist erst im 

Betriebsmaßstab festgestellt werden (Levin 2001). 

 

Der Modellübertragung in der Verfahrenstechnik gehen grundsätzliche Fragen voraus.  

(Zlokarnik 2005, 1): 

• Wie klein darf das Modell sein? Genügt ein einziges Modell oder sind verschieden große 

Modelle notwendig? 

• Welche stofflichen Parameter dürfen/können variiert werden? Muss das im originalem 

Stoffsystem passieren? 



 14 

• Nach welchen Gesetzmäßigkeiten werden die Prozessparameter an die Großausführung 

angepasst? 

• Ist eine vollständige Ähnlichkeit zwischen den einzelnen Maßstäben überhaupt möglich? 

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

 

Aufgrund der sich ändernden Geometrie und Prozessparamter, verändern sich für den Prozess 

wesentliche Dinge: 

• Wärmeaustausch (Oberfläche-zu-Volumen Verhältnis) 

• Durchmischungsqualität 

• Scherkräfte 

• Leerrohrgeschwindigkeit 

• Zeit für den Inokulumtransfer 

• Zeit für den Fermentationsstart 

• Alter und Stabilität der Kultur 

• Wahl von kostengünstigerem Medium bei größeren Maßstäben kann zu metabolischen 

Änderungen führen 

 

Das außer Acht lassen oder die Vernachlässigung eines der angeführten Prozessparameter, kann 

zu einem fehlerhaften oder fehlgeschlagenem Scale up führen (Humphrey 1998). Tabelle 3-1 

listet einige Scale up Kriterien auf. 

 
Tabelle 3-1: Auflistung möglicher Scale up Kriterien 

Scale up Parameter Abhängigkeit       Quelle   
volumetrischer  Energieeintrag 
(P/V) Rührparameter   

(Wernersson and 
Trägardh 1999) 

Rührer-Reynoldszahl (Re) Rührparameter, Geometrie  
(Wernersson and 
Trägardh 1999) 

Rührspitzen Geschwindigkeit 
(impeller tip speed, ITS) Rührparameter, Geometrie  

(Wernersson and 
Trägardh 1999) 

Umwälzrate  Rührparameter, Geometrie  
(Wernersson and 
Trägardh 1999) 

Sauerstofftransferrate (OTR) Geometrie, physik. Eigenschaften 
der Brühe, Betriebsparameter 

(Garcia-Ochoa and 
Gomez 2009) 

Volumetrischer 
Massentransferkoeffizient (kLa) 

Geometrie, physik. Eigenschaften 
der Brühe, Betriebsparameter 

(Garcia-Ochoa and 
Gomez 2009) 

Gelöstsauerstoff (DO) Rührparamter, Begasungsrate  (Junker 2004) 
konstante Gasflusszahl Begasungsrate    (Junker 2004) 
Leerrohgeschwindigkeit Begasungsrate    (Junker 2004) 
Mischzeit Zeit, Volumen   (Junker 2004) 
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Dimensionanalyse, Ähnlichkeit dimensionslose Kennzahlen  (Zlokarnik 2003) 

Simulation math. Modell, exp. Daten (Sommerfeld and 
Decker 2004) 

konstanter pO2 Rührparameter, Begasungsrate (Schmidt 2005) 
Gas hold-up (τ) VFerm/Vgas    (Schmidt 2005) 

 

Der in der Industrie gern benutzte Ansatz des konstanten kLa Werts als Scale up Kriterium ist 

nicht immer unproblematisch. So wird in der Literatur (Junker 2004) ein kLa basiertes Scale up 

für die Penicilin und Bialaphos Herstellung mit erheblichen Abweichungen im Betriebsmaßstab 

vom Labormaßstab beschrieben. Generell ist das Verwenden von nur einem Parameter in der 

Regel nicht zielführend. Besser geeignet ist die Kombination von zwei oder mehr Parameter 

unter gegenseitiger Abhängigkeit zB. P/V und kLa (Methode nach Hubbard), kLa und ITS 

(Methode nach Wang et al.), OTR, Begasungsrate und IST (Methode nach Ju et al.). Welche 

Kombination gewählt wird, ist von Prozess zu Prozess unterschiedlich und kann nicht 

verallgemeinert werden. (Junker 2004; Schmidt 2005). 

Eine besondere Stellung nimmt hierbei die Durchmischungsqualität ein. In der Regel erfolgt die 

Substratzufuhr in einen Fermenter von oben und die Begasung submers. Zellen im oberen 

Bereich des Fermenters werden einem Substratüberschuss (zB. Glukose) und einem 

Sauerstoffmangel ausgesetzt, während genau das Gegenteil für Zellen in Bodennähe gilt. Das 

kann zu regionalen Änderungen des Metabolismus (overflow metabolism) und/oder zur 

Ausscheidung von Nebenprodukten führen, welche die Produktqualität und/oder die Ausbeute 

negativ beeinflussen. Wird nun der Maßstab vergrößert, verschärft sich diese Problematik durch: 

 

• längere Distanzen zw. Substrat- und Sauerstoffzugabe. Das kann zu größeren 

Verarmungs- und Überschusszonen führen. 

• längere Mischzeiten. Durch das größere Volumen erhöht sich Dauer der Durchmischung. 

• höheren hydraulischen Druck. Der hydraulische Druck beeinflusst direkt die 

Sauerstofftransferrate (OTR).  

 

Des weiteren sind lokale Überhitzung, Übersäuerung und generell erhöhte Stressbedingungen 

direkt von der Durchmischungsqualität abhängig. Stressbedingungen führen bei Zellen zu 

metabolischen Verschiebungen oder gar zum Zelltod. Eine Möglichkeit schlecht durchmischte 

Zonen vorherzusagen und damit zu verhindern ist die Scale up Unterstützung mit computational 

fluid dynamics (CFD) (Schmidt 2005).  
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3.2. Einführung Rührtechnik 

 
Vor dem Einstieg in die Scale up Thematik, soll hier ein kurzer Überlick über das in diesem 

Zusammenhang sehr wichtige Thema der Rührtechnik im Allgemeinen und von begasten 

Bioreaktoren im Speziellen gegeben werden.  

3.2.1. Mischen und Rühren 

 

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 übereinstimmt (Stieß 2009, 331). Es wird zwischen Mikro- 

und Makromischung unterschieden. Während die Makromischung maßstabsabhängig ist und 

durch eine Überlagerung von Turbulenzwirbel beschrieben wird, ist die Mikromischung 

maßstabsunabhängig und bezeichnet die Durchmischung auf molekularer Ebene. Von der 

Mischoperation Rühren spricht man, wenn die Mehrheitskomponente flüssig ist. Im wesentlichen 

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

 

• Ausgleichen von Konzentrations- und Temperaturunterschieden 

• Intensivierung des Stoffaustausches  

• Aufwirbeln (ev. Lösen) eines Feststoffes in einer Flüssigkeit 

• Dispergieren nicht ineinander löslicher Flüssigkeiten 

• Dispergieren (Zerteilen) eines Gases in der Flüssigkeit 

 

In Abbildung 3-1 sei ein Beispiel für die Notwendigkeit der guten Durchmischung in einem 

begastem Bioreaktor gezeigt.  

Wird in einem Behälter ohne Einbauten ein zentrischer Rührer montiert, kommt es in Folge der 

Flüssigkeitsbewegung zu einer Trombenbildung. Die Trombe kann das Rührorgang erreichen 

und so zur Beschädigung oder Zerstörung des Rührorgangs, durch fehlende 

„Flüssigkeitslagerung“, führen. Des weiteren kann es zu unerwünschter „Trombenbegasung“  

kommen. Auch wenn die Trombenbildung ausbleibt, ist die Rotation der Flüssigkeit im Behälter 

zu vermeiden. Die auftretenden Zentrifugalkräfte bewirken im Zweiphasensystem aufgrund des 

Dichteunterschieds eine Entmischung. Das lässt sich durch den Einsatz von Strombrechern 

(Trombenbrecher, Stromstörer) vermeiden. Dabei handelt es sich (meist) um 4 senkrecht an der 

Behälterinnenwand montierte Leisten (Zlokarnik 1999, 33ff).  
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Abbildung 3-1: Schematische Darstellung möglicher Konzentrationsgradienten (Davidson et al. 2003). a) Wenn durch 
unzureichende Durchmischung das Substrat in der Zugaberegion schneller verbraucht wird als verteilt. b) Durch eine 

hohe Viskosität erfolgt der Sauerstofftransfer nur im Bereich des Rührwerks. 

 

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

 

Für unterschiedliche Rühraufgaben werden unterschiedliche Rührertypen angeboten. 

Grundsätzlich wird zwischen Axial-, Radial und Tangentialrührern unterschieden (Stieß 2009, 

381). 

 

Using Computational Flu id Dynamics Softw are to Estimate
Circu lation Time Distribu tions in Bioreactors
Kyle M. Davidson ,† Shrin ivasan Sush il,† Charle s D. Eggle ton ,*,† and
Mark R. Marten*,‡

Depar tment of Mechanica l Engineer ing and Depar tment of Chemica l and Biochemica l Engineer ing,
1000 Hilltop Circle, University of Maryland, Balt imore County (UMBC), Balt imore, Maryland 21250

Nonidea l mixing in many fermenta t ion processes can lead to concent ra t ion gradien ts
in nut r ien ts, oxygen , and pH, among others. These gradien ts a re likely to influence
cellu la r behavior , growth , or yield of the fermenta t ion process. Frequency of exposure
to these gradien ts can be defined by the circu la t ion t ime dist r ibu t ion (CTD). There
are few examples of CTDs in the litera ture, and exper imenta l determina t ion of CTD
is a t best a cha llenging task. The goa l in th is study was to determine whether
computa t iona l flu id dynamics (CFD) software (FLUENT 4 and MixSim) could be used
to character ize the CTD in a single-impeller mixing tank. To accomplish th is, CFD
software was used to simula te flow fields in three differen t mixing tanks by meshing
the tanks with a gr id of elements and solving the Navier-Stokes equa t ions using the
κ-ε tu rbulence model. Tracer par t icles were released from a reference zone with in the
simula ted flow fields, par t icle t ra jector ies were simula ted for 30 s, and the t ime taken
for these t racer par t icles to return to the reference zone was ca lcu la ted. CTDs
determined by experimental measurement , which showed dist inct features (log-normal,
bimodal, and unimodal), were compared with CTDs determined using CFD simulat ion.
Reproducing the signa l processing procedures used in each of the exper iments, CFD
simulat ions captured the character ist ic features of the experimentally measured CTDs.
The CFD data suggests new signal processing procedures tha t predict unimodal CTDs
for a ll th ree tanks.

In troduction
Less-than-idea l mixing in la rge-sca le fermentors can

lead to concent ra t ion gradien ts in both oxygen and
nutr ients (1). For example, gradients in limit ing nutr ient
can occur dur ing fed-ba tch opera t ion , when bulk mixing
occurs more slowly than cellu la r consumpt ion of the
added nut r ien t . When th is situa t ion ar ises, the major ity
of the added nut r ien t will be consumed in a small region
of the tank (“feed zone” (2)) near the nut r ien t addit ion
por t (F igure 1a). In other cases, gradien ts in oxygen can
occur when the viscosity of fermenta t ion broth is h igh
(as a resu lt of secreted polymers or filamentous cell
morphology). Because viscous fermentat ion broth is typi-
ca lly shear thinning, oxygen mass t ransfer will predomi-
nant ly take place near the impellers (F igure 1b) (3).
Many indust r ia l fermenta t ions are opera ted with viscous
broths (4), and feed zones have been shown to occur not
only in viscous fungal fermenta t ions but a lso in bacter ia l
fermenta t ions as well (5). The implica t ion is tha t con-
cen t ra t ion gradien ts not on ly are possible bu t may be
prevalent in a significant number of industr ia l fermenta-
t ion processes.
When concent ra t ion gradien ts a r ise, it is likely tha t

product ivity of a microbia l cu lture will depend on the
frequency and dura t ion of exposure to the nut r ien t - or

oxygen-r ich por t ion of the fermentor (6). These frequen-
cies and residence t imes are cont rolled by macro mixing
and can be quant ified by the circula t ion t ime dist r ibut ion
(CTD) (1, 5, 7). Circula t ion t ime (tc) is defined as the t ime
between consecut ive passages of a par t icular cell through
the nut r ien t or oxygen r ich zone. The CTD then , is a
funct ion describing the frequency of all possible tc’s. Thus,
to r igorously study cellu la r responses to less-than-idea l
mixing requires knowledge of the CTD.

* To whom correspondence should be addressed. For C.D.E.:
Phone 410-455-3334; Fax 410-455-1052; Email eggleton@umbc.edu.
For M.R.M.: Phone 410-455-3439; Fax 410-455-1049; Email
mar ten@umbc.edu .

† Depar tment of Mechanica l Engineer ing.
‡ Depar tment of Chemica l and Biochemica l Engineer ing.

Figure 1. Schemat ic illust ra t ion showing possible concent ra -
t ion gradien ts in (a ) subst ra te and (b) oxygen , resu lt ing from
inadequa te mixing or h igh viscosity fermenta t ion broth .
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Abb. 18.2 Zur Erläuterung der Form der freien Oberfläche und der an ein Flüssigkeitselement mit
der Masse dm angreifenden Kräfte

was die Rührwelle sowie deren Lagerung und Abdichtung außerordentlich starken
mechanischen Beanspruchungen aussetzt. Kleinere Unwuchten der Rührerwelle, die
praktisch unvermeidbar sind, werden in ihren dynamischen Auswirkungen auf die
Biegespannungen in der Welle durch eine Flüssigkeit wesentlich stärker gedämpft,
als bei der Bewegung in einem Gas.

Auch beim Ausbleiben einer Trombenbegasung ist das alleinige Rotieren der
Flüssigkeit im Behälter zur Lösung von Rühraufgaben nur selten ausreichend. Ins-
besondere wenn ein Zweiphasensystem mit Dichteunterschieden vorliegt, wirken
die Fliehkräfte dem angestrebten Ziel des Rührvorgangs entgegen. Durch eine
Flüssigkeitsrotation werden auf Partikeln, die sich in der Flüssigkeit befinden, Zen-
trifugalkräfte ausgeübt. Diese führen bei Gasblasen zu einer Bewegung der Blasen
in Richtung Rührerachse, während Feststoffpartikeln, mit einer höheren Dichte als
die der Flüssigkeit an die Behälterwand transportiert werden. In beiden Fällen tritt
also eine unerwünschte Entmischung auf.

Die Rotation der Flüssigkeit in zylindrischen Behältern wird durch den Einbau
von Strombrechern (auch als Stromstörer bezeichnet) reduziert. Eine sogenannte
„vollständige Flüssigkeitsbewehrung“ wird üblicherweise mit vier Strombrechern
erreicht, welche senkrecht entlang der gesamten Behälterwand verlegt werden und
deren Breite D/10 beträgt. Lediglich sehr großflächige Rührer, wie der Blattrüh-
rer (große Werte für d/D und b/d, s. Abb. 18.7), benötigen eine größere Anzahl
von Stromstörern, um eine vollständige Bewehrung zu erreichen. Zur Vermeidung
von Toträumen in Strömungsrichtung hinter den Strombrechern werden die Leisten
vielfach in einem Abstand von D/50 von der Wand angebracht.

Die eingangs besprochenen Rühraufgaben können nicht mit einem einzigen
Rührertyp bewältigt werden; es gibt eine überaus breite Auswahl von Rührerty-
pen, die für die jeweilige Rühraufgabe und das gegebene Stoffsystem geeignet
sind. Im Folgenden werden nur diejenigen Rührertypen besprochen, die in der
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Abbildung 3-3: Strömungsbild eines axialen und eines radialen Rührers (Stieß 2009, 383) 

 
 

Tabelle 3-2 gibt einen Überblick über axiale und radiale Rührorgane. 
 

Tabelle 3-2: Merkmale und Einsatzgebiete gängiger Rührorgane (Kraume 2012, 560) 

 
  

7.5 Rühren 383

Abbildung 7.32 Typische Strömungsformen im Rührbehälter

Abbildung 7.33
Propellerrührer

geschwindigkeiten. In den folgenden Abbildungen 7.33 bis 7.44 sind in Anlehnung
an DIN 28131 (1992) [7.20] einige wichtige Rührerformen mit Angaben zu den
üblichen Anordnungen und weiteren typischen Anwendungsmerkmalen aufgeführt.
Außerdem ist angegeben, für welche der Rühraufgaben der Rührertyp bevorzugt
eingesetzt wird.

Propellerrührer (Abb. 7.33)

Meist dreiflügelig, mit konstantem oder nach außen flacher werdendem Anstell-
winkel α (vgl. Schiffsschraube); fördert primär axial; Umfangsgeschwindigkeit 2–
15 m/s; Rührgutzähigkeit: bis ca. 20 Pas; Rühraufgaben: Homogenisieren, Suspen-
dieren, Wärmeaustausch.

560 18 Mischen und Rühren

Position  handnaW nrefdnaw

Förderrichtung axial radial axial/radial radial Axial 

Fördermenge  hoch niedrig    

Typische  
Rührorgane

Propeller Scheiben- 
rührer 

Zahn- 
scheibe

Schrägblatt- 
rührer 

Anker-
rührer 

Wendel- 
Rührer

bez. Rührerdurch-
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 

0,3–3 0,3–3 0,3–3 0,3–3   

wtip [m/s] 3–7 8–30 3–15 bis 2 bis 2 

ηη [mPa⋅s] bis 8 000 bis 10

3–15
4 bis 104 bis 2⋅104 bis 106 bis 106

Strömungs- 
Zustand 

turbulent
Re > 10 000 

Übergang 
Re > 50 

laminar 
Re < 50 

Blattanzahl 6 - 4/6 - - 3

Stufenzahl 1 1 1 1 - - 

Stromstöreranzahl 3/4 2/(4) (0)/2/(4) 2/3/4 1/2 - 

Rühraufgabe:

Homogenisieren • • • •

Suspendieren •

Begasen •

Emulgieren • •

Desagglomerieren •

Wärmeübergang • • •

bez. Rührerboden-
abstand h/d

Abb. 18.3 Merkmale und Einsatzgebiete gängiger Rührsysteme. (Nach Ekato 2000)

Praxis üblich sind und für die auch gesicherte Auslegungsunterlagen vorliegen. In
Abb. 18.3 sind die gebräuchlichen Rührertypen mit ihren wesentlichen Merkmalen
und Einsatzgebieten angegeben.

Von den axial fördernden Rührern sind der Propellerrührer und der Schrägblat-
trührer als schnelllaufend zu bezeichnen. Beide werden in der Regel nur bei relativ
niedrigviskosen Flüssigkeiten und in bewehrten Behältern verwendet. Sie eignen sich
zum Homogenisieren sowie zum Aufwirbeln von Feststoffen vom Behälterboden.
Von den Rührertypen, die die Flüssigkeit in eine radiale bzw. bei höherer Zähig-
keit in eine tangentiale Strömung versetzen, gehört nur der Scheibenrührer (sechs
Blätter an einer Scheibe) zu den schnelllaufenden Rührern. Seine Verwendung ist
bei niedrigviskosen Flüssigkeiten und in bewehrten Behältern sinnvoll. Der Schei-
benrührer erzeugt beim Rotieren hohe Scherkräfte und eignet sich vornehmlich für
Dispergierprozesse.

Zahnscheiben führen zu einer Beschleunigung der Flüssigkeit nach außen inner-
halb eines schmalen Rings mit einer schnellenAbbremsung der Flüssigkeit außerhalb
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3.2.2. Rührleistung 

 

Die Rührleistung ist einer der wichtigsten Prozessparameter im Betrieb und im Scale up. Die 

Rührerleistung für unbegaste Flüssigkeiten hängt vom Rührerdurchmesser d, den Stoffwerten ρ 

und ν der Flüssigkeit und der Rührerdrehzahl n ab. Für begaste Flüssigkeiten kommt noch der 

Gasdurchsatz q und die Erdbeschleunigung g hinzu. Die Stoffwerte der Gasphase sind hier 

vernachlässigbar (Zlokarnik 1999, 73ff). Der Leistungseintrag ist proportional zur 

Widerstandskraft (Kraume 2012, 563): 

 

 𝐹! = 𝜉
𝑝𝑤!

2 𝐴 (1) 

Da die Relativgeschwindigkeit w zwischen Flüssigkeit und Rührorgan nicht exakt wiedergegeben 

werden kann, wird hier zumeist die Rührerspitzengeschwindigkeit wtip verwendet. 

 𝑤~𝑤!"# = 𝜋𝑛𝑑 (2) 

Die in Gl.(1) beschriebene Fläche A entspricht der vom Rührer beschriebenen Kreisfläche. Mit 

 𝑃 = 𝐹!𝑤 (3) 

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

 𝑁𝑒 =
𝑃

𝜌𝑛!𝑑! (4) 

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

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

 𝑅𝑒 =
𝑛𝑑!𝜌
𝜂 =

𝑛𝑑!

𝜐  (5) 

Die gegenseitige Abhängigkeit von Ne und Re wurde für verschiedene Rührertypen bestimmt. 

Bei der in Abbildung 3-4 gezeigten Grafik fällt auf, dass sich ab einer gewissen Turbulenz 

Ne=konstant einstellt. Der Vollständigkeit halber seien hier noch 3 weitere dimensionslose 

Rührer Kennzahlen eingeführt (Zlokarnik 1999, 81). Die Durchsatzkennzahl Q: 

 𝑄 =
𝑞
𝑛𝑑! (6) 

die Froude Kennzahl Fr: 

 𝐹𝑟 =
𝑛!𝑑𝜌
𝑔∆𝜌  (7) 

und die Weber Kennzahl We 

 𝑊𝑒 =
𝑛!𝑑!𝜌
𝜎  (8) 
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Beim Rühren in begasten Rührkesseln ist es eine der Rühraufgaben, den Gasdurchsatz in 

möglichst kleine Blasen zu dispergieren. Dabei ist wieder zu beachten, dass der Begasungsrate 

aufgrund einer eventuellen Scherempfindlichkeit der Organismen (welche die Rührerdrehzahl 

beschränken) nach oben hin Grenzen gesetzt sind. Damit verbundene Probleme (Überflutung) 

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

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

 

 
Abbildung 3-5: Typische Strömungsformen (bei gleichbleibender Drehzahl n) in begasten Rührkesseln (Kraume 2012, 

577) 
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Abb. 18.6 Leistungscharakteristiken verschiedener Rührertypen, s bedeutet mit Strombrechern.
(Nach Zlokarnik 1999)

Prinzipiell lassen sich drei Bereiche unterscheiden (s. Abb. 18.6):

• Re < 10: laminarer Strömungsbereich, der durch den Zusammenhang
Ne = Clam/Re charakterisiert ist.

• 10 < Re < 104: Übergangsbereich, in dem die laminare in eine turbulente Strömung
übergeht.

• Re > 104: turbulenter Strömungsbereich, in dem die Leistungskennzahl in der
Regel konstant Ne = Cturb, d. h. unabhängig von der Reynoldszahl ist.

Weitere Angaben zu Leistungscharakteristiken unterschiedlicher Rührer sind z. B.
(Gaddis 2002) zu entnehmen.

18.2.4 Rühren von nicht-Newtonschen Flüssigkeiten

Alle bislang dargestellten Zusammenhänge gelten nur für Newtonsche Flüssigkeiten.
Beim Rühren nicht-Newtonscher Flüssigkeiten ergeben sich veränderte Gesetzmä-
ßigkeiten. Im Weiteren werden lediglich strukturviskose Flüssigkeiten betrachtet, da
diese die weitaus größte Gruppe nicht-Newtonscher Flüssigkeiten darstellen.

Da die Scherraten dw/dr im Rührbehälter starke lokale Unterschiede aufweisen,
bereitet die Bestimmung einer charakteristischen Viskosität, die zur Berechnung der
Reynoldszahl notwendig ist, ein grundsätzliches Problem. Von Metzner und Otto
(Metzner und Otto 1957) wurde ein Verfahren entwickelt, mit dem eine für einen

18.2 Rühren 577

Abb. 18.16 Typische Strömungsformen in einem begasten Rührkessel; der Gasdurchsatz wird
gesteigert, während die Drehfrequenz unverändert bleibt

Abhängig von dem Verhältnis Gasbelastung – Rührerdrehfrequenz lassen sich in
einem fremdbegasten Rührbehälter unterschiedliche Betriebszustände beobachten
(s. Abb. 18.16). Bei konstanter Drehfrequenz verteilt sich das in geringen Mengen
angebotene Gas über das gesamte Behältervolumen. Wird die Gaszufuhr gesteigert,
so nimmt der Gasgehalt zu, erkennbar an einer Erhöhung des Füllstands. Übersteigt
die Gasbelastung einen Grenzwert, so bricht das Gas in Form großer Blasen im
Bereich der Rührerwelle durch. Eine gleichmäßige Dispergierung ist dann nicht
mehr gewährleistet. Diesen Zustand bezeichnet man als geflutet, den zugehörigen
Grenzwert als Flutpunkt.

Die in diesem Grenzzustand auftretenden maximalen Gasvolumenströme V̇max

bei verschiedenen Drehfrequenzen n sind in Abb. 18.17 dargestellt. (Auch die Sicht-
weise, dass ein Gasvolumenstrom V̇ eine minimale Drehfrequenz nmin erfordert, ist
anzutreffen.) Bei gleicher Drehfrequenz ist ein größerer Rührer in der Lage, größere
Gasmengen zu dispergieren als ein kleiner. Bedeutsam am Flutpunkt ist letztendlich
die Tatsache, dass die zugeführte Gasmenge nur noch sehr unvollständig in der Flüs-
sigkeit verteilt wird, sodass insbesondere der Stofftransport nicht mehr gesteigert
werden kann.

Folgende, auf Basis einer physikalischen Modellvorstellung hergeleitete Glei-
chung kann zur Berechnung der Drehfrequenz am Flutpunkt nD verwendet werden
(Zehner 2003):

vgwE

g(D − d)
=

(
0,1 + n2

Dd2

g(D − d)
· d

D

)
n2

Dd2

g(D − d)

(
d

D

)3

. (18.28)

Hierin stellt wE die nach Gl. (7.27) zu bestimmende Aufstiegsgeschwindigkeit der
größten stabilen Einzelblase dar.
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Für den in mikrobiellen Fermentationen gerne verwendeten Scheibenrührer zeigt Abbildung 3-6 

eine Leistungskurve und Abbildung 3-8 zeigt 3 verschiedene Zustände für begaste Rührkesseln. 

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

 

Die aus Abbildung 3-6 ausgezogene Kurve entspricht: 

 𝑁𝑒! = 1,5+
1

0,5 ∗ 𝑄!,!"# + 1600 ∗ 𝑄!,! (9) 

und hat den Geltungsbereich Q≤0,15, Fr≥0,65 und Re≥104 und D/d≥3,3 (Zlokarnik 1999, 82).  

Eine Korrelation mit einem etwas breiteren Einsatzbereich (Ne0≈4,9, Fr≤0,07(D/d)1,53, d/d=0,2-

0,42, Re>104, Δh/D>0,75 liefert Gl. (10) (Zlokarnik 1999, 83): 

 

 
𝑁𝑒! =

𝑧

𝑁𝑒! + 187 ∗ 𝐺 ∗ 𝐹𝑟!!,!" ∗
𝑑
𝐷

!,!"
− 4,6 ∗ 𝑄!,!" ∗ (1+ 136 ∗ 𝑄 ∗ 𝑑

𝐷
!,!"

)
 

(10) 

 

Für  verschiedene Rührertypen kann Neg in Abhängigkeit von Q nach Abbildung 3-7 bestimmt 

werden. 
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Abbildung 3-7: Ne in Abhängigkeit von Q (Zlokarnik 1999, 83) 

 

Als eine weitere wichtige Kenngröße sei hier die Rührleistung P/V, welche ausschlaggebend für 

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

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

 

 

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

 

3.2.3. Begasung 

 

Das Ziel der Operation Begasung, ist eine Vergrößerung der Phasengrenzfläche zwischen Gas 

und Flüssigkeit. Die Zielgröße bei dieser Operation ist die Absorbtionsgeschwindigkeit 

(Zlokarnik 1999, 120). Basierend auf der Zweifilmtheorie von Lewis und Whiteman und dem 

Fig. 1. Cartoon picture of the bulk #ow patterns: (A) #ooded, (B)
loaded, (C) completely dispersed.

Fig. 2. Cavity changes in loading and #ooding regimes.

and six-ragged cavity regime have been also pointed out
by Nienow, Allsford and Kuboi (1983). These authors
observed that when the six-ragged cavity regime occurs,
the cavities oscillate violently and often cover only the
upper half of a blade. This phenomenon induces a pres-
sure di!erence between front and back of a blade greater
than in the presence of a `3-3a structure, thus increasing
the power drawn.

From the industrial point of view, it is important to
identify the transition between loaded and #ooded re-
gimes, in order to choose the working conditions that
allow to maximize the stirred tank reactor performances.
Di!erent techniques and some correlations are available
to identify this transition. van't Riet and Smith (1973) and
Kuboi, Nienow and Allsford (1983) suggested that
N

!
should be evaluated by analyzing the gas-"lled cavity

structure. Warmoeskerken and Smith (1985) and
Nienow, Wisdom and Middleton (1977) suggest ana-
lyzing a plot of gassed to ungassed power against the gas
#ow rate, while Warmoeskerken and Smith (1985) used
a micropropeller placed near the impeller and measured
the radial #ow rate exiting the turbine.

All the methods so far suggested are reliable and can
be used in laboratory conditions, but are not applicable
to industrial reactors. For instance, the analysis of cavity
structure requires transparent reactors, the analysis of
power drawn requires strain gauges or equivalent equip-
ment to measure torque, and the analysis using micro-
propellers is intrusive and can be used only in laboratory
stirred tank reactors. Moreover, the available relations
have been tested with a limited range of working #uids,
and depend on the geometric characteristics of the reac-
tor and of the turbine.

In order to overcome these limitations, it is quite
reasonable to approach gas/liquid systems in stirred
vessels by means of statistical methods such as time-
series analysis starting from the output of non-intrusive
probes. The `in-situa identi"cation of the #ooding/load-
ing transition could be used to optimize and control the
working conditions of stirred-tank reactors independent-
ly of the geometric characteristics of the tank, of the
turbine and of the physical properties of the working
#uids. In this way, it is possible to base the analysis,
control and upscaling of such industrially relevant sys-
tems on objective, reproducible grounds suitable for au-
tomatic implementation.

The last few years have seen the introduction and
commercial di!usion of low-cost electronic measurement
and recording computer boards for the on-line moni-
toring of signals from probes in #uid-#ow systems.
This has stimulated the re"nement of analytical and
statistical techniques to characterize either time
series of deterministic (chaotic) origin or the long-
range correlation properties of time series of a stochastic
nature. As a result, signal processing has become a
fundamental and extremely useful tool in #uid pro-
cess engineering to detect #ow transitions and #uid dy-
namic regimes in multiphase systems and industrial
equipment.

A thorough statistical characterization of three-phase
systems such as #uidized beds has been developed by van
den Bleek and co-workers (van den Bleek & Schouten,
1993; van der Stappen, Schouten & van den Bleek, 1993;
Letzel, Schouten, Krishna & van den Bleek, 1997;
Marzocchella, Zijerveld, Schouten & van den Bleek,
1997; Letzel, 1998; Zijerveld, 1998; Schouten & van den
Bleek, 1998) and by other authors (Franca, Acikgoz,
Lahey & Clausse, 1991; Skrzycke, Nguyen and Daw,
1993). In these works, the starting point is that the #uctu-
ations observed in pressure-drop signals can be regarded
as an observable associated with a deterministic, albeit
chaotic, dynamical system embedded in a relatively low-
dimensional space. As a result, embedding techniques
based on the Whitney and Takens (1981) theorems and
applied to time-delay coordinate expansions provide
a way to reconstruct and characterize the underlying
dynamics, and ultimately to de"ne practical criteria for
regime identi"cation.

5794 A. Paglianti et al. / Chemical Engineering Science 55 (2000) 5793}5802
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Henry’schem Gesetz sei, ohne weitere Ausführungen, die Stoffdurchgangsgleichung eingeführt 

(Zlokarnik 1999, 121):  

 𝑗! =
𝐺
𝐴 = 𝑘! 𝑝 − 𝑝∗ = 𝑘! 𝑐∗ − 𝑐  (11) 

 

Da der Widerstand des Stoffübergangs im vorliegenden Fall fast ausschließlich auf der 

Flüssigseite liegt, vereinfacht sich Gl. (11) zu 

 

 𝐺 = 𝑘!𝐴∆𝑐 (12) 

 

Da die Stoffaustauschfläche A und kL unbekannt und prozessabhängig sind, werden sie zu einer 

Zielgröße (Oberflächenbegasung) zusammengefasst:  

 𝑘!𝐴 =
𝐺
∆𝑐 (13) 

Für die Volumenbegasung wird der Stoffstrom auf das Flüssigkeitsvolumen V bezogen und 

ergibt: 

 
𝐺
𝑉 = 𝑘!𝑎∆𝑐   (14) 

bzw. 

 𝑘!𝑎 =
𝐺
𝑉∆𝑐   

(15) 

Der kLa-Wert ist temperaturabhängig. Die Abweichung beträgt 17-21% pro 10°C. Eine 

vorgeschlagene ϑ-Korrektur lautet (Zlokarnik 1999, 123): 

 𝑘!𝑎(!"°!) = (𝑘!𝑎)! ∗ 1,024!"!!   (16) 

Für biotechnologische Prozesse leistet der Stoffübergang (insbesondere der von Sauerstoff) einen 

entscheidenden Beitrag bezüglich Ausbeute und Kapazität. Aus diesem Grund wird der kLa Wert 

sehr häufig als Hauptkriterium für Scale up verwendet (Garcia-Ochoa and Gomez 2009). 

 

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

verwendete stammt von (Calderbank 1958): 

 𝑎 = 1,44
𝑃
𝑉

!,!
𝜌!
!,!

𝜎!,!   
𝑣!
𝑤!

!,!
 (17) 

wB wird für Blasen zwischen 2 und 5mm mit 0,265 m/s angegeben. Allgemein beträgt die 

Aufstiegsgeschwindigkeit einer Blase in einer Flüssigkeit (Kraume 2012, 196): 
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 𝑤! =
4
3
∆𝜌
𝜌!
𝑔𝑑! (18) 

Die mittlere Verweilzeit tB einer Gasblase im Rührbehälter lautet (Stieß 2009, 412): 

 𝑡! =
𝑉!
𝑉!

 (19) 

Sie ist umso größer, je kleiner die Blasen sind, da sie eine kleinere Aufstiegsgeschwindigkeit haben 

(siehe Gl. (18)). Das hat zur Folge, dass bei gleichem Gas hold-up der Gasvolumenstrom kleiner 

wird. 

Durch die in der Flüssigkeit vorhandene Gasmenge erhöht sich zum Einen der 

Flüssigkeitsspiegel, was als Gas hold-up ε bezeichnet wird und zum Anderen reduziert sich die 

Dichte, was zu einer Erniedrigung des Leistungsverbrauchs führt (Garcia-Ochoa and Gomez 

2009).  Der Gas hold-up ist definiert als Gasanteil in einer begasten Flüssigkeit (Schmidt 2005; 

Zlokarnik 1999, 147; Stieß 2009, 412): 

 𝜀 =
𝑉!

𝑉! + 𝑉!
=
𝑉!
𝑉!
=
𝐻! − 𝐻
𝐻  (20) 

 

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

 

Computational fluid dynamics (CFD) hat sich mittlerweile zu einem weitverbreitetem Tool zur 

Analyse, Entwicklung, Optimierung und Design von Mischprozessen in Rührkesseln entwickelt. 

Der Rührer und seine Rührelemente induzieren ein periodisches Flussfeld. Es entstehen 

Ablösungen und Wirbel die in die Bulkphase durch Konvektion und Turbulenz eingetragen 

werden. Das führt oft schon bei der Berechnung von Einphasensystem zu großer Komplexität 

und Unsicherheiten. Bei biotechnologischen Prozessen handelt es sich in der Regel um Zwei- 

oder Mehrphasenströmungen (Sommerfeld and Decker 2004).  

CFD Modelle werden dazu verwendet Strömungsfelder, 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 Rührleistung und die 

Stoff-und Massentransfer Eigenschaften im Reaktor wesentlich beeinflusst und im Gegensatz zur 

Mikromischung maßstabsabhängig ist(Li et al. 2005). 

Es gibt verschiedene Ansätze, die im wesentlichen auf den Navier-Stokes Gleichungen als 

Erhaltungssätze für Masse und Impuls beruhen (Williams, Saini, and Wick 2002; Davidson et al. 

2003; Dhanasekharan et al. 2005). Eine besondere Herausforderung stellen hierbei Rührkessel 

mit Strömungsbrechern dar. Eine komplette simultane Simulation ist nicht mehr trivial und 

benötigt hohe Rechenleistungen (Brucato et al. 1998). 

In der direkten numerischen Simulation (DNS) werden sowohl Mikro- als auch Makroturbulenz 

berücksichtigt und die zeitabhängigen, dreidimensionalen Erhaltungsgleichungen gelöst. Dafür 

wird der Rührkessel in sehr kleine Kontrollvolumina unterteilt. Für einen Rührkessel mit 

d=150mm und Re=8000 betragen die Abmessungen dieser „grids“ (oder „mesh“)  100 µm. Das 

führt zwangsläufig zu einer sehr großen Anzahl an Kontrollvolumina.  

Auf der anderen Seite erlaubt es die Large Eddy Simulation (LES) ein grobmaschiges Netz zu 

verwenden, da hier nur Makromischung und große Turbulenz betrachtet werden. Damit eignet 

sich die LES für die Bestimmung der Hydrodynamik und Turbulenzstrukturen in Rührkessel. 

(Sommerfeld and Decker 2004). 

 

 

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

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

  
Anzahl 

Kontrollvolumina Zeitschritte 
Anzahl 

Prozessoren Rechenzeit Speicherplatz 
Ne-
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 4,2 

DNS 15,873,280 1920 8 83,6 Tage 17,4 GB 4,3 
 

 

Die Dauer von fast 3 Monaten Rechenzeit und die hohen Kosten machen die DNS für 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 übereinstimmen. 

 

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

Rührerdrehzahl Gas hold up gesamt Neg/Ne0 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 für den Gas hold-up eines 

Rührbehälters mit 2 Scheibenrührern bei 450 U/min.  

Die Abbildung 3-9 bis Abbildung 3-11 sollen zeigen, welche Ergebnisse mittels CFD gewonnen 

werden können. 

 

 
Abbildung 3-9: Vorausberechneter Gas hold-up bei 0,5 vvm Begasungsrate a) Längsschnitt b) Rührerebene (Ahmed et 

al. 2010) 

 

 
Abbildung 3-10: Gasblasengrößenverteilung eins 20L Bioreaktors mit 3 Scheibenrührer (Zhang et al. 2010) 

 

450 rpm at mid-baffle plane. This flow regime corresponds to that of
DD regime. It can be seen that the gas hold-up is more at the
recirculating flow regions and at low-pressure region behind the
impeller blades forming the so-called gas cavities. It can also be seen
from Fig. 6A that the values of gas hold-up are higher in lower regions
of tank and are lower in the upper regions of tank for both upper and
lower impellers. This is due to fact that the flow generated by radial
flow impeller leads to strong agitation at the bottom and at the tip of
the impeller. Also the values of gas hold-up are more at the tip of the
impeller due to breakage of bubbles by high shear produced by the
impeller. The total gas hold-up predicted by CFD simulation is
compared with the experimental data, and is shown in Table 1. It
can be seen that the total gas hold-up predicted by present CFD
simulation agrees well with the experimental data for the case of FF
flow regime and over predicts for the case of DL and DD flow regime.
One of the key reason of the observed over prediction of gas holdup
may be due to the inaccurate estimation of inter-phase drag force as
mentioned by Khopkar et al. (21).

Another gross characteristic which is of interest is power number
and relative power input. The power number in stirred reactors are
traditionally defined as

Np0 =
P

qN3D5 ð45Þ

where N is the rotational speed in (rpm), D is the impeller diameter
(m), and P is the actual power consumption. The relative power is the
ratio of the aerated to unaerated power numbers, Npg

Np0
. The Power

draw (P) is determined from torque equation (P=2πNT) and total
torque can be calculated from the torque acting on the all the blades.
The predicted values of power number are compared with experi-
mental data and they are listed in Table 1. From Table 1, it can be

shown that the values predicted by CFD simulations agree reasonably
well with the experimental values.

Mixing time Mixing time is one of the criteria which is used to
characterize the liquid-phase mixing in stirred reactors. Mixing time
is the time required to achieve a certain degree of homogeneity (26).
The degree of homogeneity considered in the present study is 95%
which means that the concentration variations are smaller than 5% of
the fully mixed concentration. Fig. 7 shows the typical variation in the
mixing time obtained from experimentally with impeller speed at a
gas flow rate of 1.0 vvm. This variation of mixing time is found to
depend on the flow regimes (flooding, loading, dispersion) in the gas–
liquid agitated reactor. It can be seen from Fig. 7 that the mixing time
decreases with increase in impeller speed in the initial stages of
flooding regime. This is due to the fact that in this regime, the liquid
mixing is mainly controlled by the liquid flow induced by the gas
phase. When the impeller speed reaches the final stages of flooding
regime, the liquid flow generated by the impeller causes local
turbulence which in turn leads to more energy dissipation, and
hence only less energy is available towards the liquid circulation and
hence the mixing time increases. Further increase of impeller speed
leads to DL flow regime in the gas–liquid agitated reactor. In this
regime, the liquid circulation generated by the impeller is strong

FIG. 6. Gas hold-up predicted by CFD simulation at the gas rate of 0.5 vvm at (A) midbaffle plane (B) two impeller planes.

TABLE 1.Gross characteristics of gas–liquid stirred vessel for the air flow rate of 0.5 vvm.

Impeller speed
(rpm)

Total gas hold-up NPg/NP0 Mixing time, s

Experiment CFD Experiment CFD Experiment CFD

250 0.026 0.025 0.80 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

FIG. 7. Effect of impeller speed on mixing time for air flow rate of 1.0 vvm.
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of hybridomas to limiting DO, which occurs in deficiently 
mixed large-scale bioreactors, is important to be considered 
for cell culture process development because low DO af-
fected cell growth, metabolism, and the glycosylation pattern 
of MAbs [41].  

CO2 Removal 

 Rise in CO2 leads to a drop in pH so CO2 must therefore 
be carefully monitored and controlled. Good gas dispersion 
can remove CO2 from the solution. But under normal operat-
ing conditions in cell culture, CO2 concentration can accu-
mulate in the culture media to inhibitory levels unless ade-
quate ventilation is provided [42]. Gray et al. [43]found that 
the productivity with CHO cells was better when pCO2 was 
between 30 and 76 mm Hg. They suggested that the bubble 
size be between 2~3mm to ensure an adequate balance be-
tween oxygen transfer rate and CO2 stripping. Another strat-
egy to reduce CO2 is by using different carbon source. The 
NaHCO3 in the medium was replaced with a MOPS-
Histidine buffer, while Na2CO3 replaced NaHCO3 for pH 
control. These changes resulted in 63-70% pCO2 reductions 
from previously 225 mm Hg to about 68-85 mm Hg in mul-
tiple 15 L perfusion bioreactors, and were reproducible at the 
manufacturing-scale. Low pCO2 was accompanied by both 
68-123% increased growth rates and 58-92% increased spe-
cific productivity [44].  

pH Gradients 

 The use of alkaline solutions is usually considered to 
control pH in the latter stages of a fed-batch cultivation. pH 
excursions from the mean value were quite large under un-
sparged and sparged conditions when adding 2M Na2CO3 
from the top [45]. Ozturk [36] showed a picture taken of a 
poorly agitated bioreactor in which a viscous “snow ball” 
close to the addition point of concentrated alkaline was 
formed. In this case, cell lysis may have occurred as plasmid 
DNA produced by alkaline lysis [46]. Two scale-down biore-

bioreactors were used to simulate the spatial and temporal 
pH fluctuations during actual cell culture and it showed that 
when cells were subjected to 100 perturbations of 200s at a 
cycle time of 6 min up to pH 8 or after 10 excursions to pH 
9, cell death was increased by about 30% compared to a con-
trol with similar changes only in osmolarity. When pH is 
below the mean value, viable hydrodoma cells was found to 
decrease dramatically [47]. Reducing the magnitude and 
duration of pH perturbations can be solved by increasing 
agitation intensity, using a lower alkaline concentration solu-
tion for pH control, feeding alkaline solution close to impel-
lers, or replace Na2CO3 with NaHCO3.  

Nutrient Gradients 

 Nutrients can also be distributed spatially and temporally 
during a fed-batch or perfusion process. The inhomogene-
ities can be caused by inadequate mixing in large-scale 
bioreactors which leads to gradients in the concentrations of 
various substrates and products distributed around the whole 
tank [48]. It has been found that a shifting metabolism to-
wards the conversion of pyruvate to CO2, both the ratio of 
lactate to glucose and the alanine production rate were low-
ered when cells suffered a glucose concentration change 
from high to low [49]. The inhomogeneities can also be due 
to nutrient feeding from the top. As shown in recent study 
using bacterial fermentation [50], glucose concentration near 
the feed point of a fed-batch fermentation was approximately 
100-fold higher than that in the rest of the tank. It has been 
demonstrated that the glucose concentration in the feed zone 
may be high enough to actually repress product formation. 
Analysis of acetate and formate concentration in a 22 m3 
cultures indicated that acetate and other anaerobic products 
may be formed in oxygen limitation compartments and then 
re-assimilated in oxygen sufficient compartments [51]. Al-
though all reports here are based on bacterial fermentation, 
the problem could also be encountered in mammalian cell 
cultivation. In an impeller-driven bioreactor, individual cells 
repeatedly pass through the non-homogeneous zones of sub-

 

 

 

 

 

 

 

Fig. (1). CFD simulation of a 20L bioreactor with three Rushton impellers [18]. Population balance equations were coupled with to account 
for bubble coalescence and break-up. (a) gas volume fraction distribution; (b) gas bubble size distribution.  
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Abbildung 3-11: Geschwindigkeitsprofil bei 0,5 vvm Begasungsrate für A) 250U/min B) 350 U/min und C) 450 U/min 

(Ahmed et al. 2010) 

 

CFD Simulationen sind deswegen eine sinnvolle Ergänzung im Scale up, da sich nach Gl. (5) Re 

mit d2 ändert. Wird nun mit dem selben Stoffsystem wie im Betriebsmaßstab gearbeitet, landet 

man bei kleinen Versuchsaufbauten im laminaren Bereich. Um das zu verhindern wird für 

Untersuchungen im Labormaßstab oftmals das Medium gewechselt, zumeist auf Wasser. Wasser 

besitzt eine geringere Viskosität, wodurch nicht so hohe Rührerdrehzahlen notwendig sind um in 

den turbulenten Strömungsbereich zu kommen. Das hat jedoch zur Folge, dass keine Aussagen 

über Mischzeit, Turbulenz, Totzonen etc. getroffen werden können. In diesem Fall ist man an die 

Grenzen der Ähnlichkeit gestoßen. Hier es notwendig, die Messungen in verschieden großen 

Modellen im originalem Stoffsystem durchzuführen und die gewonnenen Daten zur 

Extrapolation auf die gewünschte Größe heranzuziehen (siehe hierzu Kapitel 3.4.2). CFD 

Simulationen würden an dieser Stelle den experimentellen Aufwand erheblich verringern.  

  

bubbles from the sparger in that region. The upper circulation-loop of
bottom impeller interacts significantly with the bottom circulation-
loop of upper impeller, unlike in the case of FF flow regime. Similarly,
the predicted liquid-phase velocity field for DD regime (Fl=0.367 and
Fr=0.0191) is shown in Fig. 4C. It can be seen from Fig. 4C that again
there exists two circulation loops for each impeller and there is not
much of an interaction between the upper loop of the lower impeller
with the downward loop of the upper impeller. The lower circulation-
loop of upper impeller is found to be significantly different from the
other flow regimes (FF, and DL regimes) and also the length traveled
by the liquid-phase through lower circulation-loop is more compared
with the other two flow regimes. This may be due to fact that the
pattern of flow in DD flow regime is more dominated by the impeller
action than the dominance of upward rising gas in the region and
hence, the liquid phase flow is just following the flow generated by
impeller action.

Gas hold-up distribution The gas hold-up distribution in the
reactor is strongly affected by the prevailing flow regimes and reactor
internals. In the present study, the computational model is used to
study the gas hold up distribution in FF, DL and DD flow regimes by
varying the impeller rotational speed from 180 rpm to 540 rpm at two
different gas flow rates of 0.3 vvm and 0.5 vvm. The gas hold up for
various rotational speeds of the impellers obtained experimentally is
shown in Fig. 5 for two different gas flow rates. It can be seen that the
gas hold-up increases with an increase in stirring speed for different
gas flow rates. This may be due to the fact that, at higher impeller
speeds, very small bubbles are generated and they spendmore time in
the reactor. In addition at higher impeller speed the flow regime
correspond to that of DD regime and hence favor higher gas hold up
values.

Fig. 6 shows the gas hold up distribution obtained from CFD
simulation for the air flow rate of 0.5 vvm and an impeller speed of

FIG. 4. Predicted liquid phase velocity profiles for different flow regimes at a gas flow rate of 0.5 vvm (A) FF regime (N=250 rpm) (B) DL regime (N=350 rpm) (C) DD regime
(N=450 rpm).

FIG. 5. Effect of impeller speed on gas hold-up values for different gas flow rates.
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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 Einflussgrößen und die Zielgröße auflistet. Die vorkommenden 

Größen werden dann auf gegenseitige Abhängigkeit anhand ihrer Dimensionen geprüft, denn 

nicht selten haben verschiedene physikalische Größen dieselbe Dimension. (Zlokarnik 2005, 3) 

Eine physikalische Größe ist per Definition: 

Physikalische Größe=Zahlenwert x Einheit (Dimension) 

Diese einfache Formulierung zeigt, dass für einen sinnvollen Zusammenhang zwischen 

physikalischen Größen Dimensionshomogenität gegeben sein muss, wenn diese allgemein gültig 

sein soll (Stieß 2009, 100f). Diese Zusammenhänge lassen sich durch dimensionslose Kennzahlen 

(siehe Gl. (4)-(8)) darstellen. Als Basis hierfür dienen die 7 Grundgrößenarten nach dem Systéme 

International d’Unités (SI). Aus ihnen lassen sich dann weitere Basisgrößen und Basiseinheiten 

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

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

Grundgröße Dimension Einheit 
Länge L m Meter 
Masse M kg Kilogramm 
Zeit T s Sekunde 

Temperatur Θ K Kelvin 
Stoffmenge N mol Mol 

elektr. Stromstärke I A Ampére 
Lichtstärke Iv cd Candela 

 

Tabelle 3-6 soll einen Überblick über wichtige und viel verwendete sekundäre Größen und deren 

Dimensionen geben. 

 
Tabelle 3-6: Sekundäre Größenarten und deren Dimensionen (Zlokarnik 2005, 5f) 

Größenart Dimension Einheit 
Fläche L2 m2 

 Volumen L3 m3 
 Geschwindigkeit L T-1 m s-1 
 Dichte M L-3 kg m-3 
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Wärmeleitfähigkeit M L T-3 Θ-1 kg m s-3 K-1 
 Wärmeübergangskoeffizient M T-3 Θ-1 kg s-3 K-1 
 Kraft M L T-2 kg m s-2  Newton 

Druck M L-1 T-2 kg m-1 s-2 Pascal 
Energie M L2 T-2 kg m2 s-2 Joule 
Leistung M L2 T-3 kg m2 s-3 Watt 

 

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

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

durchgeführt (Zlokarnik 2005, 7):  

• Erstellen einer Relevanzliste. Hierbei werden alle Parameter aufgelistet, welche das 

Problem beschreiben (Einflussgrößen und Zielgrößen). Die Zielgröße stellt dabei die 

einzige abhängige Größe während die Einflussgrößen untereinander linear unabhängig 

sein sollen. 

• Überprüfen auf Dimensionshomogenität. Der Zusammenhang der Einflussgrößen wird 

dimensionslos formuliert. Als Grundlage hierfür gilt das Pi-Theorem (siehe auch Kapitel 

3.4.3). 

 

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

• Jede Zielgröße benötigt eine eigene Relevanzliste 

• Geometrische Parameter würden die Liste überladen. Oft reicht eine charakteristische 

Länge aus, um Dimensionslosigkeit zu erreichen 

• Die Variablen müssen von einander unabhängig und messbar sein 

• Naturkonstanten sind ebenfalls zu berücksichtigen (sofern relevant) 

 

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

• Verminderung der Anzahl der Parameter durch das Pi-Theorem 

• Gesicherte Modellübertragung durch die Maßstabsinvarianz 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 Modellübertragung - Ähnlichkeit 

 

Sind nun Modell-Stoffsysteme nicht verfügbar oder können gewisse Betriebsbedingungen im 

Labormaßstab nicht realisiert werden, stößt man an die Grenzen der Dimensionsanalyse. Partielle 

oder vollständige Ähnlichkeit herzustellen kann hier aushelfen (Zlokarnik 2005, 41).  Dabei kann 

man sich zum Einen geometrischer und physikalischer Ähnlichkeit bedienen oder zum Anderen, 

Maßstabsübertragungen im Prozesspunkt durchführen. Auf beides sei an dieser Stelle genauer 

eingegangen: 

Bei der geometrischen Ähnlichkeit geht es darum, dass alle Längenmaße im gleichen konstanten 

Verhältnis, dem Maßstabs- oder Vergrößerungsfaktor µ, stehen.  

So soll zum Beispiel (Stieß 2009, 98)  

 
𝐿!
𝐿!

=
𝑑!
𝑑!

= 𝜇 = 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡 (21) 

 

sein. Während geometrische Ähnlichkeit recht einfach einzuhalten ist, wird es bei der 

physikalischen Ähnlichkeit komplizierter. So soll zum Beispiel für eine Strömungsform gelten: 

 

 𝑅𝑒! = 𝑅𝑒! (22) 

In der Re-Kennzahl sind nach Gl. (5) ν (bzw. ρ und η), n (und damit w) und d2 enthalten. Meist 

wird versucht mit dem gleichen Stoff im Modell wie im Hauptmaßstab zu arbeiten. Ist das aus 

irgendeinem Grund nicht möglich, müssen die anderen Parameter (hier n und d) angepasst 

werden.  Ist jedoch nur eine fixe Abmessung für d (zB. Rührerdurchmesser in einem Reaktor) 

verfügbar, kann es sein dass das Einstellen von ReM durch die Rührerdrehzahl allein nicht 

möglich ist. (Stieß 2009, 98).  

Ist zum Beispiel, wie hier, eine bestimmte ReH gefordert/bekannt und lässt sie sich im 

Modellmaßstab realisieren, lassen sich über ein sogenanntes Scale Down die dazugehörigen 

Betriebsparameter im Modell bestimmen. Man spricht dann von einer Maßstabsübertragung im 

Prozesspunkt. Diese ist immer dann von großem Interesse, wenn die Prozessdaten bekannt sind 

und ich für deren Realisierung die Betriebspunkte wissen möchte. So lässt sich zum Beispiel der 

Druckverlust einer Rohrleitung bei gleicher Re Zahl und Geschwindigkeit im Modell bestimmen 

und auf eine beliebige Rohrgröße unter gleichen Bedingungen umlegen (Zlokarnik 2005, 26f). 

Wenn man von vollständiger Ähnlichkeit spricht, gilt diese nur für den Teilbereich der 

Problemstellung, der von der Pi-Beziehung erfasst wird. So wird zum Beispiel ReH=ReM realisiert, 

bedeutet das nicht, das zwangsläufig der Wärmeübergang und damit PrH=PrM gleich bleibt. 

Grundsätzlich gilt, je umfassendere Ähnlichkeit gefordert ist und je größer der 
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Übertragungsfaktor  ist, desto schwieriger wird die Modellübertragung. Das Einhalten von mehr 

als zwei Ähnlichkeitsbedingungen gleichzeitig ist meist nicht möglich. Man müsste dann, so wie 

im oben genannten Fall Kompromisse eingehen (Zlokarnik 2005, 26f). 

Die in Kapitel 3.1 gestellte Frage: Genügt ein einziges Modell oder sind verschieden große 

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 großen Maßstäben zu erarbeiten und 

anschließend zu extrapolieren. Das ist zum Beispiel bei Nichtverfügbarkeit des Stoffsystems der 

Falls (zB. nicht Newton’sche Fluide) oder Unkenntnis gewisser Stoffparameter (zB. 

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

 

Die Dimensionsanalyse sollte möglichst vor dem Versuch durchgeführt werden. Dazu wird eine Relevanzliste 

aufgestellt, die möglichst alle Parameter enthält, und mittels Pi-Theorem komprimiert. Für die Wahl der Größe 

der Versuchsapparatur ist es entscheidend, welche Messgenauigkeit vorhanden ist und welche Sensitivität die 

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

 
 
 

3.4.3. Das Pi-Theorem (Buckingham- Theorem) 

 

Der Name leitet sich von Π, dem mathematischen Zeichen für ein Produkt ab. Das Pi-Theorem 

besagt, dass sich jede physikalische Beziehung zwischen n dimensionsbehafteten Parameter sich 

auf  

 𝑚 = 𝑛 − 𝑟 (23) 

Pi-Größen reduzieren lässt. Wobei r die Anzahl der in ihren Grunddimensionen vorkommenden 

(sekundären) Dimensionen ist (Rang der Dimensionsmatrix) (Zlokarnik 2005, 15; Zlokarnik 

2003; Stieß 2009, 101). Der Zusammenhang zwischen n dimensionsbehafteten Parameter lässt 

sich durch die Funktion 

 𝐹 Π!,Π!,…Π! = 0 (24) 

darstellen, wobei Πn dimensionslose Kennzahlen sind (Stieß 2009, 101). 

Bei allen Zusammenhängen ist eine vollständige und zutreffende Relevanzliste erforderlich. Bei 

unbekannten Zusammenhängen im Speziellen, muss man daher schon vorher wissen oder 

vermuten, ob und welchen Einfluss  die einzelnen Größen auf die Zielgröße haben (Stieß 2009, 

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

• Eine Komprimierung der Aussage. Die Anzahl der gebildeten Kennzahlen ist kleiner als 

die der sie bildenden Größen, bei gleichbleibender Vollständigkeit 

• Maßstabsinvarianz. Der erstellte dimensionslose Π-Raum ist unabhängig von den 

verwendeten Dimensionen (auch von der Dimension der Länge) und damit die Basis für 

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 abhängig. Sollten nun mehrere Π-Sätze aus der gleichen Relevanzliste hervorgehen, 

sind diese äquivalent und ineinander überführbar (Zlokarnik 2005, 20). 

 

 

3.4.4. Erarbeiten von Pi-Sätzen mittels Matrizenumformung 

 

Pi-Sätze sind eine Möglichkeit dimensionslose Kennzahlen zu erstellen. Da in der Regel mehrere 

Kennzahlen notwendig sind um eine Aufgabenstellung oder eine Problem zu beschreiben, muss 

ein Algorithmus eingeführt werden mit dem es möglich ist das Pi-Theorem anzuwenden.  

 

Aufstellen der Matrix (Zlokarnik 2005, 17ff) 

 

Sämtliche, in der Relevanzliste vorkommenden Grunddimensionen bilden die Zeilen der Matrix. 

Die Spalten bilden die Exponenten, mit denen die Grunddimension in der jeweiligen Größe 

auftreten. Anschließend wird eine quadratische Kernmatrix und eine Restmatrix gebildet. Der 

Rang der Kernmatrix wird von der Anzahl der vorkommenden Grunddimensionen bestimmt.  

 

  ρ d n P ν 
M 1 0 0 1 0 
L -3 1 0 2 2 
T 0 0 -1 -3 -1 

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

(Gauss’scher Algorithmus).  

 

  ρ d n P ν 
M 1 0 0 1 0 
L+3M 0 1 0 5 2 
-T 0 0 1 3 1 

 
Einheitsmatrix Restmatrix 

 

Die Reihenfolgen der Zeilen und Spalten der Matrix ist frei zu wählen. Sie sollte allerdings so 

gewählt werden, dass die Anzahl der notwendigen Lineartransformationen minimal ist. 

Zur Bildung der Kennzahlen bildet jedes Element der Restmatrix den Zähler und die Elemente 

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

 

Das soll anhand von zwei Beispielen verdeutlicht werden: 

 

Beispiel 1 (aus Zlokarnik 2003) 

Leistungscharakteristik eines Rührers in homogener Flüssigkeit 

 

Die Leistung eines Rührers hängt von folgenden Einflussgrößen ab: 

Rührerdurchmesser d 

Dichte ρ 

Kinematische Viskosität νf 

Rührerdrehzahl n 

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

 

 

  ρ d n P ν 
M 1 0 0 1 0 
L -3 1 0 2 2 
T 0 0 -1 -3 -1 

 

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

Gauss’ Algorithmus liefert uns  

  ρ d n P ν 
Z1 1 0 0 1 0 
Z2 0 1 0 5 2 
Z3 0 0 1 3 1 
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 Π! =
𝑃

𝜌𝑑!𝑛! (25) 

 Π! =
𝜈
𝑑!𝑛 (26) 

 

Gl. (25) liefert uns die in Gl. (4) eingeführte Ne-Kennzahl und Gl. (26) liefert uns den Kehrwert 

der in Gl. (5) eingeführte Re-Kennzahl. Die Dimensionsanalyse gibt uns hier den Raum der 

Abhängigkeit vor. Der genaue Zusammenhang Ne=f(Re) muss experimentell gefunden werden 

und ist in Abbildung 3-4 dargestellt. 

 

 

Beispiel 2 (aus Zlokarnik 2005, 193ff) 

Stofftransport gas/flüssig bei Flüssigkeitsbegasung in Rührkessel 

 

Die Zielgröße (oder Zielkennzahl) ist in diesem Fall der in Kapitel 3.2.3 vorgestellte kLa-Wert.  

Die Relevanzliste besteht aus: 

Dichte ρ 

Dynamische Viskosität η 

Diffusionskoeffizient D 

Volumenbezogene Rührleistung P/V 

Leerrohrgeschwindigkeit v 

Erdbeschleunigung g 

 

und lautet {kLa; ρ; η; D; Si; P/V; v; g;} 

 

Wir erhalten folgende Matrix: 

  ρ d g kLa P/V v D 
M 1 1 0 0 1 0 0 
L -3 -1 1 0 -1 1 2 
T 0 -1 -2 -1 -3 -1 -1 

 

Somit sollten dich 7-3=4 Kennzahlen ergeben. 

  ρ d g kLa P/V v D 
Z1 1 0 0 1/3 2/3 -1/3 -1 
Z2 0 1 0 -1/3 1/3 1/3 1 
Z3 0 0 1 -2/3 4/3 1/3 0 
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 Π! = 𝑘!𝑎
𝜂
𝜌𝑔!

!
!
= 𝑘!𝑎

𝜐
𝑔!

!
!
= 𝑘!𝑎∗ 

(27) 

 

 Π! =
𝑃/𝑉

𝜌!𝜂𝑔!
!
!
=

𝑃/𝑉

𝜌 𝜐𝑔!
!
!
= 𝑃/𝑉∗ (28) 

 

 Π! =
𝑣𝜌

𝜂𝑔
!
!
=

𝑣

𝜐𝑔
!
!
= 𝑣∗ (29) 

 

 Π! =
𝐷𝜌
𝜂 =

𝐷
𝜐 =

1
𝑆𝑐 (30) 

 

Mit Hilfe der in Abbildung 3-12  gezeigten Sorbtionscharakterisitk des koaleszenzträchtigen 

Systems Wasser/Luft bei Einsatz eines Scheibenrührers, ist es möglich 3 dieser Kennzahlen in 

gegenseitiger Abhängigkeit in einer Grafik abzubilden.  

 
Abbildung 3-12: Sorbtionscharakteristik im System Wasser/Luft. B=(π/4)v*  
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3.4.5. Anwendbarkeit der Dimensionsanalyse 

 

Da alle wesentlichen Größen, die den Prozess oder ein Problem beschreiben, bekannt sein 

müssen, ist die Anwendung der Dimensionsanalyse stark vom  vorhandenen Wissensstand 

abhängig (Zlokarnik 1999, 72). Der Wissensstand und die Anwendbarkeit der Dimensionsanalyse 

werden in 5 Stufen unterteilt (Zlokarnik 2005, 51): 

 

1. Physik der Grundphänomene unbekannt 

 Die Dimensionsanalyse ist nicht anwendbar 

2. Physik der Grundphänomene soweit bekannt, dass ein Relevanzliste erstellt werden kann 

 Der gewonnene Pi-Satz ist unsicher 

3. Alle relevanten physikalischen Größen sind bekannt 

 Die Dimensionsanalyse ist problemlos anwendbar 

4. Das Problem ist mathematisch formulierbar 

 Tiefere Einsicht in die Pi-Beziehung sind möglich und eventuelle Reduktionen 

zulässig 

5. Das Problem besitzt eine mathematische Lösung 

 Die Dimensionsanalyse ist überflüssig 
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3.5. Scale up mit Rule of thumb 

 

„Rule of thumb“ bezeichnet im Deutschen eine „Faustregel“, die sich einfacher mathematischer 

Zusammenhänge bedient. Sie ist durch ihren heuristischen Ansatz ein beliebter Ansatz unter 

Ingenieuren zur Lösung von verfahrenstechnischen Fragestellungen. Diese Faustregeln kommen 

im wesentlichen aus empirischen Erfahrungen, die bei bereits existierenden Anlagen gewonnen 

wurden. Sie werden nicht selten über das „Trial and Error“ Prinzip aufgestellt. Das bedeutet, dass 

mit Hilfe der Faustregeln Extrapolationen aufgestellt werden, die nach erfolgtem Bau des 

Großmaßstabs um eventuell aufgetretene Fehler korrigiert werden. Während manche Faustregeln 

seit Jahrzenten Gültigkeit besitzen, sind für manche Aufgabenstellungen bis heute keine 

zufriedenstellenden Zusammenhänge 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 fehleranfällig, da meist mit 

Mikroorganismen oder Säugetierzellen gearbeitet wird. Die Tatsache dass Experimente, 

insbesondere bei Einbeziehung von lebenden Organismen, nur in den seltensten Fällen die exakt 

gleichen Ergebnisse liefern, erklärt die Vielzahl an unterschiedlichen Lösungs- und Rechenwegen 

für ein und dieselbe Aufgabenstellung.  Oft führen schon die verschiedenen Definitionen der 

einzelnen Kennzahlen zu unterschiedlichen Werten. Garcia-Ochoa und Gomez, 2009 führen 

20(!) verschiedene Definitionen, zum Teil empirisch, zum Teil theoretisch, des kL-Wertes an. 

Storhas, 1994 führt 9 Korrelationsgleichungen für den kLa-Wert an (Storhas 1994, 50). 

 

Die „rules of thumb“ sind eine gute Ergänzung zur Dimensionsanalyse oder können diese in 

speziellen Fällen sogar überflüssig machen. Wenn zum Beispiel mit dem original Medium 

Modellversuche gemacht werden, kann mit Hilfe der Faustregeln eine Extrapolation gemacht 

werden, welche die Dimensionsanalyse gänzlich ersetzt. Voraussetzung hierfür ist geometrische 

Ähnlichkeit. Kapitel 4 zeigt den Fall, wo die Dimensionsanalyse ein Abhängigkeit von Parameter 

vorgibt, welche durch eine Faustregel gelöst werden kann. 

Die folgende Auflistung soll auf einzelne Faustregeln genauer eingehen und eventuelle 

Anwendungsfälle sowie Berechnungsmöglichkeiten zeigen. 
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3.5.1. Geometrische Ähnlichkeit 

 

Wie in Kapitel 3.4.2 beschrieben ist die geometrische Ähnlichkeit Voraussetzung für die 

Anwendung der Faustregeln. Im Scale up von Rührkesseln wird sie durch ein konstantes H/D 

sichergestellt. Dieses beträgt für Pilz- und Bakterien Fermentationen 3:1 und für Säugetierzellen 

Fermentationen 2:1 (Eibl et al. 2009, 179). Hier ist H die Füllhöhe der Flüssigkeit im Behälter 

und D der Innendurchmesser des Fermenters. Auch die Abmessungen des Rührwerks erfolgen 

nach fixen d/D Verhältnissen. So beträgt dieses für einen Scheibenrührer 1:3 (Storhas 1994, 102; 

Zlokarnik 1999, 76).  

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

 

Ein Vorteil der sich aus diesen fixen Verhältnissen ergibt, ist der, dass eine Scale up Variable 

weniger zu berücksichtigen ist.  Das H/D Verhältnis wird aus dem Modellversuch in den 

Hauptmaßstab übernommen und dort durch entsprechenden Füllstand realisiert.  

 

3.5.2. Begasungsrate 

 

Die Begasung eines Fermentationsprozesses wird in der Regel in vvm (Luftvolumen-

Reaktionsvolumen pro Minute) angegeben. Da sich diese Größe auf das jeweilige 

Flüssigkeitsvolumen bezieht, ist diese Größe maßstabsunabhängig. Sie dient als späterer 

Anhaltspunkt für etwaige Optimierungen im Hauptmaßstab. Tabelle 3-7 zeigt Begasungsraten für  

verschiedene Fermentationsprozesse. 

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

Produkt Belüftung  
[vvm] 

P/V  
[kW/m3] 

Temperatur  
[°C] 

Wärme  
[MJ/(h*m3)] 

Dauer  
[h] 

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 
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Tetracyclin 0,83 2 25-28 34 170 
Vitamin B12 0,16 1  25 98 
Amylase 0,32 2 30-37 30 160 
SCP 1 2,5 40 150 kont. 

 

 

3.5.3. kLa-Wert 

 

Im folgenden sollen Scale up Beispiele anhand des kLa-Wertes aus der Literatur angeführt 

werden.  Bandaiphet und Prasertsan haben kLa-Werte im Scale up einer aeroben Fermentation 

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

größeren Maßstab Anpassungen sinnvoll sind oder sogar notwendig sein können (Bandaiphet 

and Prasertsan 2006). 

 
Abbildung 3-14: Zusammenhang zwischen kLa-Wert und Begasungsrate (links) und Rührerdrehzahl (rechts) für 

Enterobac t er  c loacae  WD7 in einem 5L Fermenter (Bandaiphet and Prasertsan 2006) 

 

Die genauen Werte der kLa-Werte aus Abbildung 3-14 (links) betragen 2,63–9,72h-1 für die 

exponentielle Phase und 2,71–9.97 h-1 für die stationäre Phase. Sie sind somit fast ident, wie die 

annähernd deckungsgleichen Kurven zeigen (Bandaiphet and Prasertsan 2006). 

for cultivation since the DOT did not drop lower than 10%.
Rapid decrease of DOT in exponential phase was due to a
high oxygen uptake rate by the cells. The OUR and OTR
in all operations were slightly increased when the aeration
and agitation rates increased, although the biopolymer
yield in the stationary phase reduced with agitation rate
increase. These indicated that E. cloacae WD7 can survive
and has activity under oxygen-limiting conditions with
high shear and viscosity. In contrast, the ESP produced
by A. tumefaciens ID95-748 was strongly inhibited by oxy-
gen limitation, with polymer yield decreasing from 9.40 to
2.06 g/L, and under non-limited oxygen conditions a poly-
mer with higher molecular weight was produced.

Both OUR and OTR in the exponential phase were
higher than in the stationary phase, with increasing of aer-
ation rate and agitation rate (Figs. 4a and b). They were
still high at 800 rpm, even so, the cells growth, biopolymer
yield and broth viscosity were all less than for a lower agi-
tation rate. Increasing of shear rate enhanced the OTR val-
ue, but it caused the diminution of cell growth and
biopolymer yield by mechanical damage. However, the
OUR values became increase for cell survival although
the cells concentration decreased as found in aerobic culti-

vation of Aureobasidium pullulans (Gibbs & Seviour, 1996).
However, the OUR in the viscous broth of Monascus sp.
fermentation was decreased at high agitation rate
(>500 rpm) while the DOT level was maintained as highly
as 40%, despite the fact that the results for OTR were
opposite to the OUR of cells. This suggests the presence
of mechanical cell damage resulting from strong shear
stress at high speed of agitation (Kim et al., 2002).

3.6. Effect of aeration and agitation rates on kLa at bench
scale

The kLa values increased with aeration and agitation
rate increase (Figs. 4c and d). At various aeration rates
(0.5–2.0 vvm giving gas velocity of 0.0018–0.0047 m/s
respectively), the kLa values were about 2.63–9.72 h!1

and 2.71–9.97 h!1 in the exponential and stationary phases,
respectively. At various agitation rates, the kLa values
were 9.72–19.10 h!1 and 9.97–21.54 h!1 in the exponential
and stationary phases, respectively. The kLa values
increased with agitation rate more than with aeration rate
increase. Increase of agitation rate (500–1200 rpm) gave
an increase of kLa value (approximately from 10 to
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Abbildung 3-15: Zusammenhang zwischen kLa-Wert und Begasungsrate bei unterschiedlichen Rührerdrehzahlen für 

Enterobac t er  c loacae  WD7  in einem 72L Fermenter (Bandaiphet and Prasertsan 2006) 

 

Die genauen Werte der kLa-Werte aus Abbildung 3-15 betragen für 200 min-1 9,25 -10.67 h-1 

(exp. Phase) und 9,09-10,18 h-1 (stat. Phase), für 400 min-1 11,51-16,75 h-1 (exp. Phase) und 10,21-

14,57 h-1 (stat. Phase). Der maximale kLa-Wert wurde bei 600 min-1 und 2 vvm mit 21,16 h-1 

(exp. Phase) und 18,11 h-1 (stat. Phase) gefunden. 

Für den Labormaßstab wurde ein optimaler kLa-Wert für eine maximale Ausbeute bei 1,25 vvm 

und 200 min-1 mit 9,97 h-1 (exp. Phase) bzw. 9,72 h-1 (stat. Phase) gefunden. Im Pilotmaßstab 

stellte sich bei gleichen Betriebsparametern mit 9,25 h-1 (exp. Phase) bzw. 9,09 h-1 (stat. Phase) ein 

geringerer kLa-Wert ein. Aus diesem Grund wurde für den Pilotmaßstab eine höhere 

Begasungsrate von 1,75 vvm (bei 200 min-1) gewählt um mit 9,68 h-1 (exp. Phase) bzw. 9,50 h-1 

(stat. Phase) annähernd die Werte aus dem Labormaßstab zu erreichen. Damit konnte eine um 

etwa 10% erhöhte Ausbeute im Pilotmaßstab erzielt werden (Bandaiphet and Prasertsan 2006). 

Das zeigt auch, wie eng der kLa-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 Hauptmaßstab gleich ist, ebendort realisiert.  

 

Herbst, Schumpe und Deckwer verwendeten die Methode nach Hubbard (kLa-Wert und P/V) 

für das Scale up einer Xanthan Produktion. Die Fermentationsbrühe zeigt ein pseudoplastisches 

(scherverdünnendes) Fließverhalten, weshalb der kLa-Werte bei gleichbleibendem spezifischen 

Leistungseintrag zunimmt, da sich die Viskosität verringert und die Durchmischungsqualität 

zunimmt. 

phase rather than stationary phase because of high OUR
under high viscosity. By comparison, under the same con-
ditions (1.25 vvm and 200 rpm) as the optimal condition at
bench scale, the kLa values at pilot plant sale (9.25 and
9.09 h!1) were lower than those at bench scale (9.97 and
9.72 h!1) in exponential and stationary phases, respectively.
Therefore, the kLa values at pilot plant scale (9.68 and
9.50 h!1) found at 1.75 vvm, 200 rpm, were very close to
the kLa value at optimal condition at bench scale (9.97
and 9.72 h!1), therefore these were chosen for scale-up of
WD7 biopolymer production.

3.9. Biopolymer fermentation at pilot plant scale

Fermentations at pilot plant scale were carried out for
the massive production of WD7 EPS. Three batch cultiva-
tions at various conditions in the pilot plant fermentor
were chosen for examples as follows: (a) 1.25 vvm and
200 rpm, an optimal condition from bench scale, (b)
2.00 vvm and 200 rpm, the aeration rate was increased
while the agitation rate was maintained constant, and (c)
2.00 vvm and 600 rpm, the maximum rates of aeration
and agitation at pilot plant scale. Time courses and some
data of fermentations at pilot scale under these difference
conditions are shown in Figs. 6 (a, b, and c). All time courses
were similar characteristics to those for the bench scale, the
DCW, biopolymer yield and viscosity concentration still
increasing corresponding to cultivation time. Therefore,
when aeration and agitation rates increased, in which the
DCW values were 1.58, 1.65, and 1.67 g/L, the biopolymer
yields were 3.07, 3.18, and 3.20 g/g, respectively, with cor-
responding viscosities of 66.8, 76.0, and 77.2 cp (mPa s), at
operating conditions of (a), (b), and (c), respectively (Table
1). The best condition for highest biopolymer production
at pilot plant scale was 2.00 vvm and 600 rpm, which dif-
fered from that at bench scale (at 1.25 vvm and 200 rpm).
The maximum biopolymer yield was found at maximum

aeration rate at both scales. The effect of mechanical shear
rate on biopolymer production (as found at bench scale)
was not found at pilot plant scale because of differences
in geometric characteristics, impeller size and number and
diameter ratio of impeller to fermentor. Thus, no effect of
shear stress on cell growth and biopolymer production
occurred at pilot plant scale in the aeration and agitation
ranges tested.

3.10. Scale-up by kLa fixing

Since the kLa values at bench scale had differences from
those at pilot plant scale and both fermentors had different
geometric characteristics and agitation systems, the scale-
up in this study was operated by fixing of kLa at bench
and pilot scales to be equal. By comparison, the kLa values
at pilot plant scale (ps) were 9.50 and 9.68 h!1 at 1.75 vvm
and 200 rpm, which were much closer to those of bench
scale (9.97 and 9.72 h!1) at 1.25 vvm and 200 rpm in both
exponential and stationary phases, respectively. These gave
kLa ratios of 1.03 (kLa(ps)/kLa(bs) = 9.97/9.68) in exponen-
tial phase and 0.98 (kLa (ps)/kLa(bs) = 9.50/9.72) in station-
ary phase. In the successful scale-up for WD7 biopolymer
production, biopolymer yield (3.20 g/g) was slightly higher
than at bench scale (3.07 g/g) (Table 1). This is normally
found in other scale-ups of biopolymer production due to
different geometric characteristics with aeration and agita-
tion systems (Flores et al., 1997; Galaction et al., 2004;
Garćia-Ochoa et al., 2000).

In this work, although heterogeneity is usually found in
viscous culture, no such problem was found in the tested
ranges of variables that could not be solved easily by using
appropriate agitation rate control. Using the appropriate
geometry, stirrer and impeller types one can increase the
oxygen supplement and reduce the extreme flow. At bench
scales with only two impellers, the extreme flow caused
serious stress conditions for microorganisms which were
higher than for the pilot plant reactor with three impellers
with six flat-blade type. Oxygen was highly transferred into
the pilot plant system by the control of agitation with suit-
able mixing and without shear stress. Cell concentration
and biopolymer yield at pilot scale were high, even so high
values of OTR, OUR, and kLa were found.

From this study, in addition to the effects of agitation
and aeration, there are also many factors affecting aerobic
process and scale-up such as shear stress, mixing, growth of
microorganism, product concentration and viscosity,
which are important directly on oxygen transfer rate in dif-
ferent scales and on kLa determination (Hsu & Wu, 2002).
These effects of environmental state variables need to be
studied more on cultivation. If the fermentation system
tested in a small-scale fermentor were insensitive to a wide
range of these environment state variables, scale-up is not a
problem. Therefore, the knowledge of how a cell reacts is
needed so one can accurately predict the, process parame-
ters, influence of environmental factors and product yield
in scale-up (Hewitt et al., 2000).
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Abbildung 3-16: Zusammenhang zwischen dem kLa-Wert und dem spezifischen Leistungseintrag P/V für 

Xanthomonas campes tr i s  in einem 1500L Fermenter (Herbst, Schumpe, and Deckwer 1992) 

 

Im Gegenzug zeigt Abbildung 3-17 den negativen Einfluss der Viskosität auf den kLa-Wert. 

 

Shukla et al. führten ebenfalls ein Scale up mit der Methode nach Hubbard für die Fermentation 

von Hefe (Saccharomyces cerevisiae). Hierbei handelte es sich bei der Fermentationsbrühe um ein 

Newton’sches Fluid.  

 

 
Abbildung 3-17: Zusammenhang zwischen dem kLa-Wert und der effektiven Viskosität für Xanthomonas campes tr i s  in 

einem 1500L Fermenter (Herbst, Schumpe, and Deckwer 1992) 
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Fig. 2. Influence of power input per unit volume on volumetric mass 
transfer coefficient (1.5 m3 reactor, Rushton turbines). 

(29.9%) occurred on using the correlation of Kawase and 
Moo-Young [20]. The very high systematic deviations in 
some other cases can be best judged by the optimized cor- 
rection factors. The correlation of Perez and Sandall [I21 is 
low by almost two orders of magnitude and that of Ogut 
and Hatch [21] is high by almost the same factor. The 
estimates of the proportional xanthan production rate 
under oxygen transfer limitation [26] would be off by the 
same factors. The optimization of a correction factor is of 
least help in reducing the relative error in the case of the cor- 
relation of Nishikawa et al. 1171. This is due to the odd 
diameter effect in this relationship (cf. Table 3) which 
results in different predictions for the volumetric mass 
transfer coefficient for different-scale reactors operated at 
the same superficial gas velocity and the same specific 
power input. Eqs (13) and (14) suggested by Henzler [18] 
could only be compared after fitting the factor as well as the 
exponents to the present data set. Without the simplifica- 
tion, implied in Eq. (14), the present data set could be de- 
scribed much better (Eq. (13)). 

Effective viscosity [mPa s] 

Fig. 3. Influence of effective viscosity (shear rates according to Metz- 
ner-Otto relationship, Eq. (4)) on volumetric mass transfer coefficient 
(1.5 m3 reactor, Rushton turbines). 

Based on the results shown in Table 5 ,  it is concluded that, 
without modification of the suggested correlations, the 
dimensional relationship of Kawase and Moo-Young [20], 
Eq. (15), gives the best representation of the present data 
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and those of Peters et al. [26] at smaller scales could be well 
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from 0.015 to 1.5m3. The mean absolute error of the 
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elasticity. However, at this stage, use of Eq. (15) can be 
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Eq. (9), Yagi, Yoshida [14](a) 73.6 0.53 30.1 
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Abbildung 3-18: Zusammenhang zwischen dem kLa-Wert und dem spezifischen Leistungseintrag P/V für 

Saccharomyces  c e r ev i s iae  in einem 5L Fermenter. a) System Luft-Wasser b) Fermentationsbrühe Wachstumsphase c) 
Fermentationsbrühe während Biotransformation (Shukla et al. 2001) 

 
In einer sehr umfangreichen Arbeit weisen Garcia-Ochoa und Gomez darauf hin, dass nicht nur 

die Fülle an empirischen Korrelationen für den kLa-Wert sondern auch dessen Werte Probleme 

bereiten können. Die Autoren führen das zum Einen auf den Umstand zurück, dass 

Korrelationen für wässrige Systeme auf reale Fermentationsbrühen angewandt werden und zum 

Anderen auf die unterschiedlichen Versuchsaufbauten, Betriebsparameter oder Messmethoden 

zurück. Des weiteren führen die Autoren an, dass der kLa-Wert mit steigender Viskosität und 

Temperatur sowie mit der Zugabe von Antischaummittel oder oberflächenaktiven 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 verfügbaren experimentellen Daten verglichen. Sie fanden heraus, dass über einen 

sehr weiten Bereich von 0,012 m bis 1,5 m Fermenterinnendurchmesser die Abweichungen 

zwischen experimentellen und berechneten Weren unter 15% bleiben. 

V.B. Shukla et al. / Biochemical Engineering Journal 8 (2001) 19–29 25

Fig. 6. (a) Effect of power input on mass transfer coefficient in air–water system (VG = 0.00196). (b) Effect of power input on mass transfer coefficient
in growth medium (VG = 0.00196). (c) Effect of power input on mass transfer coefficient in biotransformation medium (VG = 0.00196).

3.4.1. Gas hold-up
The correlation of the type, proposed by Abradi et al.

[9] for dual impeller system has been proposed for growth
medium and is given as follows:

εG = 0.794
[

PG

V
(1 − εG)

]0.482

VG
0.601,

R2 = 89% (3)

Similarly for Biotransformation medium,

εG = 0.09
[

PG

V
(1 − εG)

]1.171

VG
0.5624,

R2 = 90% (4)

The correlation for air–water system proposed by Arjun-
wadkar et al. [3] for the same impeller combination was
found to be valid and is reproduced here as,

εG = 0.064
[

PG

V
(1 − εG)

]0.40

VG
0.50, R2 = 80.5%
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Abbildung 3-19: Vergleich zwischen experimentellen und berechneten kLa-Werten (Garcia-Ochoa and Gomez 2009) 

 

An dieser Stelle sei eine Berechnungsmöglichkeit für den kLa-Wert eingeführt. Nach (Storhas 

1994, 55) ist 

 𝑘!𝑎 = 0,01
𝑃
𝑉!

!,!!

∗ 𝑣!!,!" (31) 

mit 

 𝑣! =
𝑞
𝐴 =

𝑞
𝐷!
4 𝜋

 (32) 

 

Die Form von Gl. (31) deckt sich mit dem der von  Zlokarnik vorgeschlagenen Abhängigkeit für 

koaleszierende Stoffsysteme (Zlokarnik 2005, 195). 

 

Verglichen mit den in Abbildung 3-20 gezeigten Daten ergibt sich nach Gl. (31): 

 

 
𝑘!𝑎 = 0,01 ∗ 1000!,!! ∗ 0,001!,!" = 2,29 ∗ 10!! (33) 

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

kann somit als hinreichend genau für ein Scale up verwendet werden. 

function of superficial gas velocity, VS. Both figures include the results
obtained by different authors for water and viscous liquids (xanthan
gum solutions and sodium poly-acrylate). As can be observed, the kLa
experimental values are in good agreement with those obtained using
the proposed model.

Fig. 10 shows a comparison between some available data of kLa in
stirred tank reactors and the values calculated by the proposed model
over a wide range of vessel diameters (from 1.2 ·10−2 to 1.5 m), for
different stirrer types, for both Newtonian and non-Newtonian liquids
(Van't Riet, 1979; Chandrasekharan and Calderbank, 1981; Nishikawa
et al., 1981; Linek et al., 1991; Pedersen et al., 1994; Vasconcelos et al.,
2000; Garcia-Ochoa and Gomez, 2001). As can be seen the differences
between experimental and predicted values are lower than 15% in
most cases.

On the other hand, Garcia-Calvo et al. (1999) have used a simple
model to simulate the fluid-dynamic and mass transfer in a three-
phase airlift reactor. The fluid-dynamic model is based on an energy
balance which takes into account the energy dissipated at the
interfaces. The mass transfer model is based on a previous two-
phase fluid-dynamicmodel (Garcia-Calvo,1992), the Higbie's penetra-
tion theory and the Kolmogorof's theory of isotropic turbulence.

Shimizu et al. (2000, 2001) have developed a phenomenological
model for bubble break-up and coalescence in bubble column and
airlift reactors. In order to describe bubble movements in a bubble
column, a compartment concept is combined with the population
balance model for bubble break-up and coalescence. The bubble
column is assumed to consist on a series of discrete compartments in
which bubble break-up and coalescence occur and bubbles move from
compartment to compartment with different velocities. The volu-
metric mass transfer coefficient, kLa, was evaluated using the relation-
ship for the specific surface area, a, related to gas hold-up and Higbie's
penetration theory for kL. The values given by the proposed model
were in good agreementwith the experimental data given in the paper
and also with some available data in the literature. According to these
authors, for the general applicability of thismodel in airlift bioreactors,
data on gas hold-ups and volumetric mass transfer coefficients in
larger external-loop reactors, including commercial-scale reactors, are
highly desirable. Tobajas et al. (1999) have used a simple model to
simulate the fluid-dynamic and mass transfer in a three-phase airlift
reactor. The mass transfer model is based on a fluid-dynamic model
which takes into account the energy dissipated at the phase interfaces
(Garcia-Calvo, 1989, 1992; Garcia-Calvo and Leton, 1991; Garcia-Calvo
et al., 1999), the Higbie's penetration theory and Kolmogoroff's theory
of isotropic turbulence. Experimental data of gas hold-up, liquid

velocity and volumetric mass transfer coefficient were simulated with
satisfactory accuracy.

6. Influence of oxygen consumption on kLa values

The study of oxygen transfer characteristic in fermentation broths
has usually been separated into the parameters related to transport
(studying the volumetric mass transfer coefficient, kLa, mainly) and
the oxygen consumption by microorganism (determining OUR). How-
ever, correct prediction of OTR in a bioprocess must be made taking
into account the relationship between both of them.

Vashitz et al. (1989) have reported that the oxygen transfer coeffi-
cient increases with the oxygen uptake rate of the microorganism in
X. campestris cultures; Calik et al. (1997) have described the oxygen
transfer effects on growth of Pseudomonas dacunhae for L-alanine
production; and Calik et al. (2004, 2006) describes the oxygen transfer
effects on benzaldehyde lyase production by Escherichia coli; all of
them have found an enhancement on oxygen transfer rate due to the
oxygen consumed by the microorganism. Djelal et al. (2006) have
found that kLa values determined by the classical dynamic methods in
sterile culture medium and after inoculation of culture, were of the
same order ofmagnitude; however, the valueswere higher in presence
of biomass (0.0026 s−1) compared to sterilemedium (0.0018 s−1), since
oxygen transfer was improved by its consumption by cells.

The variation of the specific gas absorption rate, per driving force
and interfacial area units, due to the presence of the dispersed phase,
in this case the microorganism, has been characterized by a biological
enhancement factor, E. The following section is devoted to this factor.

7. Biological enhancement factor estimation

Taking into account the possible mass transfer enhancement over
physical absorption in a biological system (due to the oxygen con-
sumption by the microorganism), a biological enhancement factor, E,
is defined as the ratio of the absorption flux of oxygen in the presence
of a third dispersed phase (in this case the microorganism) to the
absorption flux without it under the same hydrodynamic conditions
and driving force for mass transfer, according to:

E =
J
J0

=
KLa
kLa

ð62Þ

The extent of this enhancement can be derived for different theories
for mass transfer; a simple model is the one corresponding to the film
model. Some works in the literature have discussed the biological
enhancement factor for oxygen absorption into fermentation broth, and

Fig. 9. Experimental data and model prediction of volumetric mass transfer coefficient
values as a function of superficial gas velocity for different non-Newtonian systems.

Fig. 10. Comparison between kLa values predicted by the proposed model and
experimental data given in the literature (adapted from Garcia-Ochoa and Gomez,
2004).
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Abbildung 3-20: Experimentelle Daten für die kLa-Wert Bestimmung nach unterschiedlichen Methoden (Garcia-Ochoa 

and Gomez 2009) 

 

3.5.4. Mischzeit  

 

Die Zeit die benötigt wird, um eine gewünschte Durchmischungsqualität (Homogenität) zu 

erreichen, ist sinnhafterweise immer mit dem Grad der Homogenität anzugeben. Hierbei wird 

häufig die 95% Mischgüte verwendet, die angibt, dass in der angegeben Zeit 95% der erwarteten 

Mischgüte erreicht sind (Storhas 1994, 28). Die Mischzeit Θ für den technisch relevante Bereich 

Re>105 ist proportional d2 und damit stark maßstabsabhängig (Zlokarnik 1999, 100). Oftmals 

wird die Mischzeit auch als dimensionslose Mischzeitcharakteristik oder 

Durchmischungskennzahl (nΘ)x dargestellt. Mit der Rührerdrehzahl n und dem Index X als 

Mischgüte. Die  Durchmischungskennzahl ist im turbulenten Bereich konstant, wie Abbildung 

3-21 zeigt. (Storhas 1994, 29; Zlokarnik 1999, 101f). Zur Berechnung von nΘ liegen folgende 

empirischen Gleichungen vor (Storhas 1994, 29): 

unbegast: 

 

 
𝑛𝜃 = 0,76 ∗

𝐻
𝐷

!,!

∗
𝐷
𝑑

!,!

 (34) 

begast: 

 

 
𝑛𝜃 = 0,76 ∗ 𝑁𝑒!

!!,!" 𝐻
𝐷

!,!

∗
𝐷
𝑑

!,!

 (35) 

Wobei Neb die Newton Zahl bei Begasung mit der Leistung Pg bei Begasung nach Gl. (9) oder 

Gl. (10) ist. Junker schlägt für Bioreaktoren (10 L-60000 L) mit E.Coli als Mikroorganismus 

folgende Berechnungsmöglichkeit vor (Junker 2004): 

 

 
𝑇!"# = 17,5 ∗ 𝑙𝑜𝑔!"𝑉! − 19,4 (36) 

interface is consumed in the contact between liquid elements and gas
bubbles. The power requirement for non-gassed Newtonian fluids is
characterized by a dimensionless power number, Np, which is the
ratio of the external force to the inertial force exerted by the fluid. It
has been shown by dimensional analysis that the power delivered to
an incompressible fluid by a rotating impeller in stirred tanks is
proportional to the agitation rate raised to the third power and the
impeller diameter raised to the fifth power (Rushton et al., 1950).
Therefore, the average energy dissipation rate per mass unit in stirred
tanks can be calculated as:

e≈eave =
P0

ρπ=4T2H
=
NPN3T5

V
ð55Þ

There are many nonlinear correlations of NP as function of
Reynolds number and other dimensionless groups for different
geometries of unaerated vessels (Masiuk et al., 1992; Netusil and
Rieger, 1993). In laminar flow regime, the value of P0, is inversely
proportional to the Reynolds number value. In the turbulent regime
(ReN104), P0 can be evaluated easily from experimental power curves,
taking into account that the power number, NP, can be considered
constant, although its value depends on the stirrer type and geometry.

In gassed (aerated) systems, the presence of gas has an effect on
power consumption. The sparged gas bubbles reduce density and
therefore decrease power consumption. Thus, the power consumption
in the case of aerated systems, P, is always lower than that consumed
in an un-aerated system, Po. Michel and Miller (1962) showed that for
Newtonian fluids a good estimate of P can be obtained using the
following relationship:

P = α #
P2
0 # N # T3

Q0;56

! "β

ð56Þ

where the constants α and β depend on the stirrer type and on the
configuration of the system agitation. Abrardi et al. (1988) have used
this equation to describe experimental data in a wide range of
operational conditions, obtaining values for α and β of 0.783 and
0.459 respectively, for a simple impeller Rushton turbine; while for
dual impeller system the values are 1.224 and 0.432, respectively.

In order to use Eqs. (37)–(39) for estimation of kL in bubble
columns and airlifts, the power input from sparging air through a
bioreactor must be obtained. In these systems, gas sparging must
supply all the energy for the required bulk mixing and mass transfer.
From the macroscopic energy balance on the gas phase at steady-
state, the power consumption per liquid volume can be evaluated
from:

Δ
1
2
# U2

! "
+ΔEp + ∫p2p1

dp
ρG

+ W̄ + Ēv = 0 ð57Þ

where U represents the gas velocity; ΔEP is the change of potential
energy per mass unit; Ev means the frictional losses of energy per
mass unit; and W is the work produced by the gas flow.

In the case of bubble column bioreactors, if the kinetic energy of
the gas leaving the column and the frictional losses are assumed to be
negligible, the following equation for pneumatic power input (Blanch
and Clark, 1996; Sanchez et al., 2000) is obtained:

P
V

= Vs # ρ # g ð58Þ

In airlift reactors the pneumatic power input can be obtained by
following expression (Chisti and Moo-Young, 1998; Znad et al., 2004):

P
V

= Vs # ρ # g # AR

AR + AD

! "
ð59Þ

where P is the power input due to the aeration; V is the culture
volume; g is the gravitational acceleration; VS is the superficial gas

velocity based on the entire cross-sectional area of the reactor tube;
and AD and AR down-comer and riser areas.

Garcia-Calvo (1989, 1992) has proposed a fluid-dynamic model for
two-phase systems that predicts the energy dissipation at the gas–
liquid interface, S, by using the following expression:

S =/ # Vs # ρ # g # H ð60Þ

It is assumed that the energy dissipated at the gas–liquid interface
is consumed in the contact between eddies and the gas bubble:

e =
S

ρ # H =/ # Vs # g ð61Þ

Thus, the volumetric mass transfer coefficient in bioreactors can
be correlated and predicted taking into account the above equations
for energy dissipated (Eqs. (55) to (61) and equations for mass
transfer coefficient, kL, (Eqs. (37)–(39)) and specific interfacial area, a
(Eq. (41)).

5.6. Comrison between experimental and predicted kLa values

Frequently, broths are simulated with solutions of different sub-
stances with similar rheological properties using identical operational
conditions and vessel geometrical parameters. Many fermentation
media containing polymeric substances (such as polysaccharides)
show non-Newtonian flow behavior. Most works on the subject have
studied the effect of pseudo-plasticity on volumetric mass transfer
coefficient in simulated culture broths (Perez and Sandall, 1974; Yagi
and Yoshida, 1975; Nishikawa et al., 1981; Garcia-Ochoa and Gomez,
1998, 2001).

By combination of the equations for mass transfer coefficient, kL,
(Eqs. (37)–(39)) and specific interfacial area, a, (Eq. (41)) from gas
hold-up,ϕ, (Eq. (45)) and average bubble size, db, (Eq. (50)) it is
possible to predict the influence of operational conditions, properties
of liquid and geometrical parameters of the vessels on the volumetric
mass transfer coefficient, kLa. The capability of prediction of those
equations has been checkedmaking a comparison of kLa experimental
values and some data obtained from correlations published for stirred
tank reactors of different geometries, for Newtonian and non-
Newtonian fluids (Yagi and Yoshida, 1975; Van't Riet, 1979; Chan-
drasekharan and Calderbank, 1981; Linek et al., 1991; Pedersen et al.,
1994; Vasconcelos et al., 2000; Garcia-Ochoa and Gomez, 2001). As an
example, in Fig. 8, kLa values predicted for Newtonian fluids for
sparged stirred tank reactors for 50 L of volume are shown as a
function of the power input per volume unit. In Fig. 9, the model
predictions of kLa values for non-Newtonian systems are shown as a

Fig. 8. Experimental data and model prediction of volumetric mass transfer coefficient
values as a function of power input per unit volume for Newtonian liquids.
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Abbildung 3-21: Mischzeitcharakteristik (Storhas 1994, 31) 

 

3.5.5. P/V 

 

Bei dem Verhältnis P/V handelt es um die spezifische Leistungsdichte in [kW/m3]. Sie beschreibt 

im wesentlichen den Leistungseintrag in einen Rührkessel durch das Rührwerk, bezogen auf das 

Reaktionsvolumen. Das macht die Leistungsdichte maßstabsunabhängig. Die eingetragene 

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

 

 

 
𝑃 = 𝑁𝑒 ∗ 𝜌 ∗ 𝑛!𝑑! (37) 

Für den Fall das eine Begasung stattfindet, muss P mit  Neg korrigiert werden. Bei der 

spezifischen Leistungsdichte handelt es sich um einen sehr wichtigen Scale up Parameter, da 

diese direkt den kLa-Wert und die Scherrate (siehe 3.5.7) beeinflusst. 

 

3.5.6. Rührerdrehzahl 

 

Die Rührerdrehzahl ist der entscheidende Parameter eines begasten Rührkessels. Sie beeinflusst 

fast alle wichtigen Prozesskennzahlen direkt oder indirekt. Sie ist auch die Stellschraube für die 

optimale Einstellung eines upgescaleten Prozesses. Wolf schlägt in seinem Buch vor die 

Rührerdrehzahl des Großmaßstabes durch folgende Gleichung zu berechnen (Wolf 1991, 231): 

 

 𝑛! = 𝑛! ∗
𝑑!
𝑑!

!
!
∗
𝑄!𝑑!!

𝑄!𝑑!!
 (38) 
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Steigert man die Rührerdrehzahl, erhöht sich nach Gl. (3) die eingebrachte Leistung. Das hat zur 

Folge, dass die dispergierten Blasen kleiner werden und damit die volumenbezogene 

Phasengrenzfläche 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 Rührer Energie in Form 

von Bewegung in die Fermentationsbrühe einbringt. um die Versorgung mit Nährstoffen und 

Sauerstoff sicherzustellen, sowie die notwendigen Stoffübergangskoeffizienten zu erreichen. Wird 

die mechanische Belastung auf die Zelle zu groß, reagiert diese unter Umständen negativ darauf, 

wird beschädigt oder gar zerstört. Scherstress ist oftmals einer der Hauptgründe warum ein Scale 

up nicht oder minder erfolgreich ist (Storhas 1994, 61). Es gibt verschiedene Möglichkeiten die 

Scherrate zu berechnen.  

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

berechnen (Herbst, Schumpe, and Deckwer 1992). Ein empirischer Ansatz lautet: 

 

 
𝛾!"" = 𝐴 ∗ 𝑁 (39) 

Mit A= 11,5 für einen Scheibenrührer bzw. 15 für einen INTERMIG Rührer. 

Ein weiterer Ansatz aus der Dimensionsanalyse heraus lautet: 

 

 
𝛾!"" =

𝑃/𝑉
𝜇!""

!,!

 (40)  

Maranga et al. schlagen zur Berechnung die Beziehung 

 

 
𝜏 =

𝑁𝑒 ∗ 𝑛 ∗ 𝐷!!

𝜈

!,!

∗ 𝜇 (41) 

vor (Maranga et al. 2004) während Chen et al. in ihrer Arbeit den integrated shear factor ISF 

verwenden (Chen, Latz, and Frangos 2003). 

 

 
𝐼𝑆𝐹 =

2𝜋 ∗ 𝑛 ∗ 𝑑
𝐷 =

2 ∗ 𝑤!"#
𝐷  (42) 

Wobei D hier für den Abstand Rührerspitze-Behälterwand steht. 

Es soll noch erwähnt sein, das der Scherstress nur in unmittelbarer Rührernähe auftritt. Bei radial 

fördernden Rührer spielt der Zufall eine große Rolle, ob eine Zelle dem Scherstress ausgesetzt ist 

oder nicht. So kann es sein dass einige Zellen sehr häufig 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 (siehe 

Kapitel 2) mit Cupriavidus necator DSM 545 (früher auch Wautersia eutropha, Ralstonia eutropha, 

Alcanigenes eutrophus, Hydrogenomonas eutropha (Atlić 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 O2.  

Diese Fermentation wurde zum Einem in einem 3,6 L Laborfermenter mit 2 axial Rührern 

(Propellerrührer) bei einer Begasungsrate von 5-20 L/min durchgeführt. Das Reaktionsvolumen 

betrug zwischen 1 und 2 L und die Drehzahl wurde zwischen 500 und 1000 min-1 variiert um 

eine konstante Gelöstsauerstoffsättigung >40% zu erhalten. Als Substrat wurde hier Glukose 

eingesetzt (M. Koller et al. 2005). 

Zum anderen wurde ein 7,2 L Laborfermenter mit 2 axial Rührern (Propellerrührer) bei einer 

Begasungsrate von 10-20 L/min verwendet. Das Reaktionsvolumen betrug zwischen 1 und 5 L 

und die Drehzahl wurde zwischen 500 und 1000 min-1 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 (Fischgräten) Diagramm2 erstellt, um herauszufinden welche 

Parameter als kritisch für ein erfolgreiches Scale up zu betrachten sind. Das Ergebnis ist in 

Abbildung 4-4 dargestellt. Des weiteren stellte der Autor Daten der experimentellen kLa-Wert 

Bestimmung zur Verfügung. Diese sind in Tabelle 4-1 tabelliert, sowie in Abbildung 4-1 bis 

Abbildung 4-3 grafisch dargestellt. 

Für eine erfolgreiche Fermentation mit C.necator 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 übersteigen (persönliche Kommunikation 

Martin Koller, 29.5.2013). Für das Wachstum der Biomasse in der ersten Phase der Fermentation 

ist die Gelöstsauerstoffkonzentration entscheidend und damit auch der kLa-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 
Zusammenhänge 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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Stoffübergangskoeffizient. Allerdings muss hier beachtet werden, dass der Wert für 

Gelöstsauerstoff nicht zu groß wird, da es sonst zu einem „Luxusstoffwechsel“ kommt, wo 

durch Ausscheidung von Nebenprodukten die Produktivität negativ beeinflusst wird.  

Stress durch Scherung oder kurzzeitige Substratunterversorgung ist hingegen bei dem sehr 

robusten Wildtyp C.necator keine relevante Prozessgröße. Die Stoffdaten der Fermentationsbrühe 

von C.necator sind mit denen von E.coli, worüber mehr Daten verfügbar sind, vergleichbar 

(persönliche Kommunikation Martin Koller, 29.5.2013). Diese werden für die nachfolgenden 

Berechnungen mit ρ=1000 kg/m3, µ=10-2 Pas, µ/ρ= ν=10-6 m2/s angenommen (Müller 2012). 

Für eine eventuell später folgende kommerzielle Nutzung des diskontinuierlichen Prozesses,  

sollte der Einsatz von Silagesäften oder green grass juices überdacht werden, da sich so die 

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

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

 
VL  
[L] n [min-1] Anzahl 

Rührelemente 
q 

[L/min] 
q 

[m3/h] 
q 

[vvm] kLa [s-1] kLa [h-1] H/D 

Labfors 3.6 L 
1 1000 1 5 0,3 5 0,085 5,1 1,33 

2 1000 2 5 0,3 2,5 0,084 5,04 2,61 

Labfors 7.5 L 

1 500 1 20 1,2 20 0,043 2,58 0,53 
2 500 1 10 0,6 5 0,03 1,8 1 
2 500 1 20 1,2 10 0,038 2,28 1 
1 1000 1 20 1,2 20 0,056 3,36 0,53 
2 1000 1 20 1,2 10 0,064 3,84 1 
3 1000 2 20 1,2 6,7 0,068 4,08 1,45 
4 1000 2 20 1,2 5 0,066 3,96 2 
5 1000 2 20 1,2 4 0,065 3,9 2,38 
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Abbildung 4-1: Experimentelle kLa-Werte in Abhängigkeit von Pg/VL (Daten sind in Tabelle 4-3 dargestellt) 

 

 

 
Abbildung 4-2: Experimentelle kLa-Werte in Abhängigkeit der skalierungsunabhängigen Begasungsrate  

 (Daten sind in Tabelle 4-3 dargestellt) 
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Abbildung 4-3: Experimentelle kLa-Werte in Abhängigkeit des H/D Verhältnisses bei gegebenen Füllstand  

 (Daten sind in Tabelle 4-3 dargestellt) 

 

Um im Pilotmaßstab eine möglichst hohe Biomassekonzentration zu erzielen, wird für die 

Scale up Berechnung der maximal erzielte kLa-Wert des Labfors 7,2 L von 4,08 h-1 gewählt. Die 

Gasleerrohrgeschwindigkeit für diesen Fall beträgt nach Gl. (32) 0,0216 m/s. Über die 

Fermentationstemperatur bei der der kLa-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 könnte zum Einem daran liegen, dass hier die Sauerstoffabbaurate besonders hoch ist und 

zum Anderen, dass der Fermenter bei dieser  Gasleerrohrgeschwindigkeit eventuell zu fluten3 

beginnen könnte (siehe Abbildung 3-5 und Kraume 2012, 574f). Diese Begasungsrate liegt 

deutlich über den in Tabelle 3-7 gezeigten Werten, stellt jedoch einen prozessspezifischen Wert 

dar.  

Für das für mikrobielle Fermentationen typische H/D Verhältnis von 3:1 wurde eine 

Extrapolation durchgeführt um zu zeigen, dass ein höheres H/D Verhältnis (und damit höherer 

Füllstand im Reaktor) nur einen geringen Einfluss auf den kLa-Wert besitzt. (siehe Abbildung 

4-3). Das lässt die Möglichkeit offen, für spätere Fermentationen das volle Reaktionsvolumen des 

Pilotfermenters auszunützen, um so die Produktivität zu steigern (siehe Kapitel 5).  

                                                
3 Übersteigt die Gasbelastung einen Grenzwert (Überflutungspunkt), bricht das Gas in Formgroßer Blasen im 
Bereich der Rührerwelle durch. Ein gleichmäßiges Dispergieren ist dann nicht mehr möglich. Dieser Zustand wird 
als „geflutet“ bezeichnet. (Kraume 2012, 577) 
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Somit wird aus den Modellversuchen folgender Betriebspunkt gewählt: 
 

Tabelle 4-2: Ausgewählter Betriebspunkt des Modellmaßstabs 

  V [L] q [vvm] P/V [W/m3] v [m/s] n [min-1] kLa [h-1] 
Labfors 7,2L 3 6,7 778 0,0216 1000 4,08 
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Abbildung 4-4: Ishikawa-Diagramm für das Scale up einer PHA Fermentation 
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4.1. Scale up Anwendung mit Dimensionanalyse 

 

Da der kLa-Wert der entscheidende Faktor für ein erfolgreiches Scale up in diesem 

Anwendungsfall ist, kann die dimensionsanalytische Betrachtung der Beispiele 1 und 2 aus Kapitel 

3.4.4 herangezogen werden.  Es ergeben sich analog Beispiel 2 folgende dimensionslose 

Kennzahlen: 

 

 Π! = 𝑘!𝑎
𝜂
𝜌𝑔!

!
!
= 𝑘!𝑎

𝜐
𝑔!

!
!
= 𝑘!𝑎∗ 

(43) 

 

 Π! =
𝑃/𝑉

𝜌!𝜂𝑔!
!
!
=

𝑃/𝑉

𝜌 𝜐𝑔!
!
!
= 𝑃/𝑉∗ (44) 

 

 Π! =
𝑣𝜌

𝜂𝑔
!
!
=

𝑣

𝜐𝑔
!
!
= 𝑣∗ (45) 

 

 Π! =
𝐷𝜌
𝜂 =

𝐷
𝜐 =

1
𝑆𝑐 (46) 

 

 Π4 wird aufgrund der mangelnden experimentellen Daten nicht für dieses Scale up 

berücksichtigt. Für die Kennzahlen Π1 bis Π3 ist folgender Zusammenhang zu finden (Zlokarnik 

2005, 195): 

 

 𝑘!𝑎∗~
𝑃
𝑉

∗!,!!

∗ 𝑣∗!,!   (47) 

 

Damit ist der kLa-Wert von P/V, q und D2 abhängig. Eine Korrelation sehr ähnlicher Form 

wurde mit Gl. (32) bereits eingeführt. 

Eine Anwendung der Dimensionsanalyse würde in diesem Fall einen erheblichen Mehraufwand 

bedeuten, der in diesem Fall nicht gerechtfertigt wäre. Wie in Kapitel 3.4.5 beschrieben, ist eine 

Anwendung der Dimensionsanalyse dann überflüssig, wenn eine mathematische Lösung für das 

Problem bekannt ist. Durch die gefundenen Korrelationen für den kLa-Wert und weil die 

Modellversuche mit dem originalem Stoffsystem durchgeführt wurden, kann diese 

Aufgabenstellung mit der in Kapitel 3.5 vorgestellten rule of thumb gelöst 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 präsentierten Daten 

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

Tabelle 4-2 ausgewählten Betriebspunkt sind zur besseren Übersicht fett markiert. 

 

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

 

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

Abweichung von 

 

 
4,08
4,5 ∗ 100% = 9,33% (48) 

 

Das liegt innerhalb der von Garcia-Ochoa und Gomez (siehe Kapitel 3.5.3) gefundenen 15%igen 

Abweichung zwischen experimentellen und errechneten Daten.  Die errechneten kLa- Werte sind 

in Abbildung 4-5 und  Abbildung 4-6 gegen Pg/VL und vvm aufgetragen. Es zeigt sich ein 

linearer Anstieg des kLa-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  kLa-Werts 

keinerlei biologische-oder zellrelevante Parameter einfließen. Des weiteren wird auch keine 

Flutung des Fermenters berücksichtig. Wie Abbildung 4-1 und Abbildung 4-2 zeigen, besitzt der 

Prozess für ein gegebenes H/D Verhältnis ein Maximum, da die Sauerstoffaufnahme durch die 

Zellmembran nicht beliebig erhöht werden kann und zu starke Begasung sich negativ auf die 

Fermentation auswirkt (Kraume 2012, 574). 

 VL  
[L] 

n 
[min-1] Re 

Ne0  
(nach 

Abbildung 
3-4) 

P0 

[W] Q 

Neg  
(nach 

Abbildung 
3-7) 

Pg 
[W] 

Pg/VL 
[W/m³] 

kLa 
(nach 

Gl.(31)) [h-1] 

Labfors 3.6 L 
1 1000 1,67E+05 0,35 0,51 0,040 0,4 0,6 579 2,8 

2 1000 1,67E+05 0,35 0,51 0,040 0,4 0,6 289 1,9 

Labfors 7.5 L 

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 
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 2,3 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 
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Abbildung 4-5: Berechnete kLa-Werte in Abhängigkeit von Pg/VL 

 

 
Abbildung 4-6: Berechnete kLa-Werte in Abhängigkeit der skalierungsunabhängigen Begasungsrate 

 

Für die weitere Vorgehensweise ist die Kenntnis der Behältergeometrien notwendig. Tabelle 4-4 

listet die Abmessungen des Laborfors 7,2 L Fermenters, sowie die vorgeschlagene Geometrie für 

den Pilotfermenter mit entsprechendem Füllstand zur Realisierung eines möglichst gleichen H/D 

Verhältnisses auf.  

 
 

Tabelle 4-4: Geometrische Abmessungen der einzelnen Fermenter 

  D [m] d [m] Hzyl [m]  H/D bei ([L]) 
Labfors 7,2L 0,14 0,07 450 1,45 (3) 
Pilotfermenter 500L 0,615 0,307 2000 1,46 (255) 
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Wie aus Tabelle 4-1 ersichtlich, wird als Referenzdrehzahl 1000 min-1 gewählt. Als Begasungsrate 

wird in nach Abbildung 4-2 6,7 vvm gewählt.  

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≤n≥2000 und 0,1≤vvm≥20 versucht, einen möglichst genauen kLa-Wert von 4,08h-1 

einzustellen.  

 
Tabelle 4-5: Berechnungsergebnisse für kLa= 4,08 h-1  

  V [L] q [vvm] P/V [W/m3] v [m/s] n [min-1] kLa [h-1] 
Labfors 7,2L experimentell 3 6,7 778 0,0216 1000 4,08 
Pilotfermenter 500L  255 3,24 329,5 0,0516 262,1 4,08 

 

 

Würde man die errechneten Werte aus Tabelle 4-5 in Gl. (38) einsetzen, würde sich für den 

Pilotfermenter eine Drehzahl von 

 

 𝑛! = 1000𝑚𝑖𝑛!! ∗
0,07𝑚
0,307𝑚

!
!
∗
49,7𝑚

!

ℎ ∗ 0,07!𝑚

1,2𝑚
!

ℎ ∗ 0,307!𝑚
= 183  𝑚𝑖𝑛!! (49) 

 

ergeben.  

Der Unterschied zwischen den beiden Ergebnissen der Drehzahlbestimmung erklärt sich 

dadurch, dass Gl. (38) streng geometrisch vorgeht und als Prozessparameter nur die Drehzahl 

berücksichtigt. Gl.(31) jedoch enthält den spezifischen Leistungseintrag, der sowohl die Drehzahl 

als auch die vorherrschenden Strömungsbedingungen berücksichtigt. Aus diesem Grund wird die 

tatsächliche Drehzahl sich in der Nähe von 262 min-1 einstellen. 

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

Gl. (31) nachgerechnet: 

 

 𝑘!𝑎 = 0,01 ∗ 329,5!,!! ∗ 0,0516!,!" = 4,068  ℎ!! (50) 
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Bei einem Volumen von 255 L würde sich nach Gl. (36) eine 95% Mischzeit von 
 
 

 
𝑇!"# = 17,5 ∗ 𝑙𝑜𝑔!"255− 19,4 = 22,7𝑠 (51) 

ergeben: 
 
Der Scherstress als ISF bemessen würde sich im Scale up von 
 

 

 𝐼𝑆𝐹! =
2 ∗ 3,67𝑚𝑠
0,035𝑚 = 209,4𝑠!! 

(52) 

auf 
 

 

 𝐼𝑆𝐹! =
2 ∗ 4,22𝑚𝑠
0,15375𝑚 = 54,9𝑠!! 

(53) 

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 durchzuführen. Bei dem ausgewählten Prozess 

der PHA Biosynthese durch Cupriavidus necator stellte sich jedoch im Zuge der Arbeit heraus, dass 

durch die gefundenen Korrelationen einerseits und die damit verknüpfbaren 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 

Möglichkeit vorgestellt, die in diesem speziellen Fall das Scale up ermöglicht. Um die 

notwendigen Grundlagen für die Anwendung der „rule of thumb“ zu haben, wurde auch eine 

Einführung in die Rührtechnik gegeben, da ihr wesentliche Aspekte dieser Scale up Variante zu 

Grunde liegen. 

Das Scale up wurde anhand des kLa-Wertes durchgeführt, da dieser entscheidend für 

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 berücksichtigt. Um den kLa-Wert im Scale up konstant 

zu halten, wurde ein konstantes H/D Verhältnis 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 Pilotmaßstab realisieren lassen. 

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

validieren, um so neue Erkenntnisse für weitere Maßstabsvergrößerungen zu erlangen.  
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5. Ausblick 

 

Da für einen eventuell später erfolgenden Bau des Pilotfermenters der wirtschaftliche Aspekt 

eine große Rolle spielt, sei an dieser Stelle mit der von Koller et al. publizierten Methode das 

Produktionsvermögen des Pilotfermenters errechnet (M. Koller et al. 2005). Um die maximale 

Produktivität der Pilotanlage zu verdeutlichen, wird mit dem maximal möglichen 

Reaktionsvolumen von 500 L (Bruttovolumen 640 L) bei gleichzeitigem Einsatz von Silagesäften 

gerechnet. Es wird hier eine Anzahl von 5823 jährlichen Arbeitsstunden (243 Tage im Jahr, 2 

Tage Fermentation, 1 Tag Regeneration) als Berechnungsbasis angenommen. Für das errechnen 

der Anzahl an jährlichen Batches wurde eine Batchzeit von 45,1 h angenommen. Hierbei ist eine 

Regenerationszeit  von 12 h für Reinigung Fermenters und Vorbereitung der nächsten Charge 

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

 

 

 
𝑛! =

5823 ℎ𝑎
45,1   ℎ𝐶ℎ

= 129,3  
𝐶ℎ
𝑎  (54) 

Chargen pro Jahr. 

Die Produktionsleistung errechnet sich aus 

 

 
𝑚!"# =

𝑉 ∗ 𝑛! ∗ 𝑐
1,3  (55) 

bzw. bei bekanntem Reaktionsvolumen 

 

 
𝑚!"# = 𝑉! ∗ 𝑛! ∗ 𝑐 (56) 

VR= Reaktionsvolumen [m3] 

V=Reaktorvolumen [m3] 

nc= Anzahl der Produktionszyklen pro Jahr 

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

1,3 Faktor für den Füllstand des Reaktionsvolumens zu Bruttovolumen 

 

Somit ergibt sich eine jährliche Produktionsleitung von 

 

 

 
𝑚!"# = 0,5  𝑚! ∗ 129,3  

1
𝑎   ∗ 21,62

𝑘𝑔
𝑚! = 1397,9  

𝑘𝑔
𝑎  (57) 
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Dieser Arbeit wird ein Rohrleitungs- und Instrumentierungs Schema (R&I) beigelegt. Dieses soll 

als Anhaltspunkt für eine Realisierung der Anlage dienen. Ein moderner Bioreaktor sollte 

folgendes grundsätzliches Equipment beinhalten  (Junker et al. 2003; Storhas 1994, 145ff): 

 

• Behälter mit Temperiereinheit, Sonden und Probenahmestelle 

• Zuluftsektion mit Durchflusskontrolle und Filter 

• Abluftsektion mit Ablufterhitzer/kühler und Filter 

• Medienzugaben (Säure, Lauge, Antischaum, Inokulum) 

 

Des weiteren benötigt eine Anlage dieser Größe eine Möglichkeit für „clean-in-place“ (CIP) und 

„sanitation-in-place“ (SIP). Dafür müssen Reindampf und Reinigungslösung und die notwendige 

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

 

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

 

 

Zusätzlich zu dem hier vorgestellten (Fed-) Batch Verfahren wurde in der Literatur auch ein 

kontinuierliches Verfahren für den vorgestellten Prozess beschrieben (Atlić et al. 2011). Dabei 

handelt es sich um eine 5-stufige Rührkesselkaskade, mit der die 2-stufige PHA Synthese nicht 

zeitlich sondern räumlich 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 Möglichkeiten die dieser Prozess liefert sehr vielseitig 

sind. Auch wenn noch weitere Vergleiche und größere Versuchsmaßstäbe offen sind, sollte die 

Möglichkeit eines kontinuierlichen Prozesses in jedem Fall 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 rückseitigen Umschlagtasche. 
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