
8 Verfolgung von Partikelbahnen

Neben den während des Bioprozesses im Rührkessel auftretenden Konzentrationsgradienten sind

auch die zeitlichen Konzentrationsverläufe von Interesse, denen eine in der Flüssigkeit mitschwim-

mende Zelle ausgesetzt ist. Bei den bisherigen Betrachtungen wird davon ausgegangen, dass alle

Reaktionsgeschwindigkeiten immer aus den aktuellen, im jeweiligen finiten Volumen vorliegenden

Konzentrationen berechnet werden können. Das bedeutet, dass die Biomasse eigentlich als ortsfest

angesehen wird. In jedem finiten Volumen befindet sich ein bestimmter Anteil der Biomasse und

verhält sich dort wie in einem idealen Rührkesselreaktor mit mehreren Zu- und Abläufen. In der

Realität setzt sich die Biomasse in einem Teilvolumen jedoch aus vielen einzelnen Zellen zusam-

men, von denen jede ihre eigene Vorgeschichte mitbringt. Nur wenn sich die Gesamtheit der in der

Strömung transportierten Einzelzellen im Mittel wie ortsfeste Zellen verhält, ist obige Annahme

gerechtfertigt. So lange Reaktionen mit sehr kleinen Zeitkonstanten, wie die Substrat- oder Sau-

erstoffaufnahme, betrachtet werden, ist der diesbezügliche Berechnungsfehler sicher gering. Für

Reaktionen im metabolischen Netzwerk der Zelle, die einer starken, mit zeitlichen Verzögerungen

wirksamen Regulation unterliegen, ist aber der vorhergehende zeitliche Verlauf der jeweils relevan-

ten Konzentrationen entscheidend. Es bliebe dann zu zeigen, ob detaillierte dynamische Simulatio-

nen in Lagrange’scher (Verfolgung einer großen Zahl von Einzelzellen durch das Strömungsfeld

und dynamische Simulation der in ihnen ablaufenden Reaktionen) bzw. Euler’scher Betrachtungs-

weise auf vergleichbare Ergebnisse für die lokalen Konzentrationen führen.

Für die nachfolgend dargestellten Ergebnisse wird im Gegensatz dazu lediglich der Weg einzel-

ner Zellen durch das Strömungsfeld verfolgt. Für die Berechnung der Partikelbahn werden die

benötigten Hauptgeschwindigkeitskomponenten linear zwischen den bekannten Werten auf den

Rändern der finiten Volumen interpoliert. Bei zusätzlicher Berücksichtigung des turbulenten Trans-

ports wird der Betrag der lokalen Schwankungsgeschwindigkeit aus der turbulenten kinetischen

Energie berechnet (s. Kap. 4.4). Ihre Richtung ist in jeder Koordinate zufällig. Wenn als Ergeb-

nis einer Euler’schen Simulation der Stoffbilanzen ein Konzentrationsfeld vorliegt, können auch

Konzentrations-Zeitverläufe aus der Sicht der mitbewegten Einzelzelle bestimmt werden. Dazu

wird nach jedem Zeitschritt der Partikelverfolgung der lokale Wert der Konzentration auf dem qua-

sistationären Konzentrationsfeld interpoliert. Die Vorgehensweise ist in Abb. 80 zusammengefasst.

Die so ermittelten Konzentrations-Zeitverläufe können dann beispielsweise als realistisches Ein-

gangssignal für die dynamische Sensitivitätsanalyse metabolisch strukturierter Modelle verwendet

werden. Im Sinne einer iterativen Modelloptimierung kann dann mit Hilfe des verbesserten struk-

turierten Modells eine erneute Simulation des Konzentrationsfeldes durchgeführt werden (s. Abb.

80).

Im Folgenden sind Partikelbahnen und zeitliche Konzentrationsverläufe der Substrat- und Sauer-

stoffkonzentration aus Sicht einer mitbewegten Zelle dargestellt, die auf den im vorhergehenden

Kapitel gezeigten Strömungs- und Konzentrationsfeldern im Dreifachrührersystem für die beiden
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Abbildung 80: Schema der Vorgehensweise bei der Bestimmung von Partikelbahnen und Konzen-

trations-Zeitverläufen für eine einzelne Zelle sowie bei der iterativen Modelloptimierung.
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betrachteten Rührerkombinatinen beruhen. Abb. 81 zeigt auf der linken Seite verschiedene Parti-

kelbahnen von Zellen, deren Verfolgung in unterschiedlichen Höhen des Rührkesselreaktors be-

ginnt, in den entsprechenden Konzentrationsfeldern des Substrats. Zunächst wird die Bewegung

aufgrund turbulenter Dispersion nicht berücksichtigt, die Partikelbahnen zeichnen also geschlos-

sene Stromlinien der konvektiven Strömung nach. Die Strömungs- und Konzentrationsfelder sind

axialsymmetrisch approximiert. Auf der rechten Seite sind die zu diesen Partikelbahnen gehören-

den zeitlichen Verläufe der Substratkonzentration aus Sicht der mitbewegten Zelle dargestellt. Die

Konzentrationsverläufe wiederholen sich periodisch mit der Zirkulationszeit. Beim Vergleich mit

den Konzentrationsverteilungen ist zu beachten, dass die Farbskalen bei Maximalwerten von cS =

50 g/m3 für das Substrat und cO2
= 0,25 mol/m3 für den Sauerstoff abgeschnitten sind.

Im Falle der Rushton-Turbinen sind die Zellen in den Strömungskompartimenten gefangen. Die

Partikelbahnen zeigen nochmals deutlich, dass diese Rührerkonfiguration mehreren gleichzeitig

betriebenen einzelnen Rührkesseln gleicht, es findet kein konvektiver Austausch zwischen den

Kompartimenten statt. Folglich ergeben sich auch ganz unterschiedliche Konzentrationsverläufe,

je nachdem in welcher Höhe des Reaktors die Zelle sich befindet.

Bei der Kombination von Radial- und Axialrührern durchwandern die Zellen, von einer kleinen

Zone in Bodennähe abgesehen, den gesamten Reaktor. Der Maximalwert der Substratkonzentra-

tion liegt hier deutlich unter demjenigen im Bereich der oberen Rushton-Turbine. Charakteristisch

für alle Konzentrationsverläufe ist ein sehr schneller Anstieg beim Eintritt in den vom Zulauf

kommenden Substratstrom und ein anschliessendes, langsameres Absinken, wenn das Substrat

von den mitbewegten Zellen aufgenommen wird. Die Höhe des Konzentrationssprungs nimmt

mit der Entfernung vom Zulauf ab. Wie sich der Stoffwechsel der Zellen auf derartige, innerhalb

sehr kurzer Zeit immer wieder stark schwankende äußere Substratkonzentrationen einstellt, ist

eine Fragestellung, die am Institut für Bioverfahrenstechnik mit experimentellen und theoretischen

Methoden intensiv untersucht wird (z.B. [114] [131] [83] [113] [136]). Ein speziell auf die realen

Bedingungen im Rührkessel abgestimmtes kinetisches Modell würde in diesem Zusammenhang

auch exaktere Vorausberechnungen der Stoffumsetzung erlauben.

Die aus den Konzentrationsverläufen ablesbaren Zirkulationszeiten liegen bei den betrachteten

Betriebsbedingungen in den Zirkulationszellen der Rushton-Turbinen im Bereich von 4–7 s, mit

Axialrührern werden für einen Umlauf ca. 15 s benötigt.

In Abb. 82 zeigt eine Abb. 81 entsprechende Darstellung für die Sauerstoffkonzentration. Für

den Kombirührer ergeben sich ähnliche Verläufe wie für die Substratkonzentration, das Maxi-

mum tritt in der Nähe des unteren Rührers auf. Mit den Rushton-Turbinen ergibt sich auch für

die Sauerstoffkonzentration eine Schichtung gemäß der Kompartimente. Die Partikelbahn im Be-

reich des unteren Rührers weist allerdings keine so extreme Konzentrationsspitze wie für die Sub-

stratkonzentration nahe des Zulaufs auf, weil die Partikelbahn einerseits nicht den Bereich mit der

höchsten Sauerstoffkonzentration direkt über dem Begaserring erreicht, andererseits der Sauerstoff
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Abbildung 81: Partikelbahnen im Konzentrationsfeld des Substrates (links) bei n = 100 1/min und

QG = 0,25 vvm. Oben drei Rushton-Turbinen, unten eine Rushton-Turbine und zwei Schrägblatt-

rührer. Rechts zeitliche Verläufe der Substratkonzentration aus Sicht der Zellen.
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im Rührerausfluss aber sehr viel schneller verteilt wird, als das Substrat in der vergleichsweise we-

nig bewegten Zone nahe der Oberfläche.

Die in den vorhergehenden Abbildungen gezeigten Partikelbahnen stellen in der Realität allenfalls

einen statistischen Mittelwert der wirklichen Bewegung dar, da dem konvektiven Transport die Par-

tikelbewegung in Folge der Turbulenz überlagert ist. Dies führt aufgrund der zufälligen Richtung

der turbulenten Schwankungsbewegung auch für Zellen mit gleichem Startpunkt zu unterschiedli-

chen Partikelbahnen. Als Beispiel ist in Abb. 83 jeweils eine unter Berücksichtigung von Konvek-

tion und turbulenter Schwankungsbewegung berechnete Partikelbahn in den beiden untersuchten

Reaktorkonfigurationen dargestellt. Der Beobachtungszeitraum beträgt jeweils 900 Sekunden. Der

Startpunkt für die Partikelverfolgung befindet sich in beiden Fällen bei r = 1,0 m und z = 3,0 m.

In Abb. 84 sind die zugehörigen Substratkonzentrations-Zeitverläufe in den Konzentrationsfeldern

aus Abb. 81 dargestellt.

Es wird deutlich, dass die Zellen mittels des turbulenten Transports jeden Ort des Reaktors errei-

chen können, insbesondere findet aufgrund der turbulenten Schwankungsbewegung auch ein be-

grenzter Austausch zwischen den Strömungszellen der Scheibenrührer statt. Im Kombirührersys-

tem wird auch die Zone unter der Rushton-Turbine erreicht. Am zeitlichen Konzentrationsverlauf

für die drei Rushton-Turbinen ist deutlich zu erkennen, in welchem Rührerkompartiment sich die

Zelle zu einer bestimmten Zeit befindet. Die längste Zeit (ca. t = 250 – 750 s) hält sie sich im

gezeigten Beispiel im Bereich des unteren Rührers auf. Im Falle der Mischkonfiguration hängt die

Höhe der Amplitude davon ab, wie nahe am Zentrum des großräumigen Wirbels sich die Zelle

befindet.
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Abbildung 82: Partikelbahnen im Konzentrationsfeld des Sauerstoffs (links) bei n = 100 1/min und

QG = 0,25 vvm. Oben drei Rushton-Turbinen, unten eine Rushton-Turbine und zwei Schrägblatt-

rührer. Rechts zeitliche Verläufe der Substratkonzentration aus Sicht der Zellen.
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Abbildung 83: Partikelbahnen bei n = 100 1/min und QG = 0,25 vvm. Links drei Rushton-Turbi-

nen, rechts eine Rushton-Turbine und zwei Schrägblattrührer. Berücksichtigung von Konvektion

und turbulenter Schwankungsgeschwindigkeit.
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Abbildung 84: Beispiele für zeitliche Verläufe der Substratkonzentration aus Sicht der Zelle. Oben

drei Rushton-Turbinen, unten eine Rushton-Turbine und zwei Schrägblattrührer. Berücksichtigung

von Konvektion und turbulenter Schwankungsgeschwindigkeit.



9 Anhang

Im Folgenden sind Details zu den in den Simulationen verwendeten reaktionskinetischen Modellen

aufgeführt.

9.1 Modellgleichungen zur Simulation der Sauerstoffverteilung

Volumenanteil von Sauerstoff in der Gasphase:

∂yO2

∂t
+uGi

∂yO2

∂xi
=

∂

∂xi

(

Deff
∂yO2

∂xi

)

−Vm
(1− εG)

εG
kLa(c

∗

O2
−cLO2

)+
QG y

zu
O2

εG V

∣

∣

∣

∣

∣

x
Begaserring
i

(104)

Gelöstsauerstoffkonzentration:

∂cLO2

∂t
+ uLi

∂cLO2

∂xi
=

∂

∂xi

(

Deff

∂cLO2

∂xi

)

+ kLa(c
∗

O2
− cLO2

)−Qmax
O2

cLO2

KO2
+ cLO2

(105)

Molvolumen Vm:

Vm =
RT

p
(106)

Sauerstoffkonzentration an der Phasengrenze:

c∗O2
=

yO2
p

M
∑

j=1
cj

H
(107)

Stoffübergangskoeffizient kL und spezifische Phasengrenzfläche a:

kL = 0, 301 (ενL)
1/4Sc−1/2 (108)

a =
6 εG
d32

(109)

9.2 Metabolisch strukturiertes Modell des anaeroben Wachstums von

Saccharomyces cerevisiae

Reaktionsraten der bilanzierten Komponenten:

Qex
Glc = −

cX
ρX

· rPermn (110)

QGlc = rPermn − rHK − µ cGlc (111)
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QG6P = rHK − rPGI − µ cG6P (112)

QF6P = rPGI − rPFK − µ cF6P (113)

QFBP = rPFK − rAldo − µ cFDP (114)

QGAP = rAldo − rTIS − µ cDHAP (115)

QDHAP = rAldo − rRes + rTIS − µ cGAP (116)

QPEP = rRes − rPK − µ cPEP (117)

QPyr = rPK − rPDH − rPDC − µ cPyr (118)

QAld = rPDC − rADH − µ cAld (119)

Qex
EtOH = −

cX
ρX

· rADH (120)

QATP = −rHK − rPFK − rATPs + rADK + rRes + rPK − µ cATP (121)

QADP = rHK + rPFK + rATPs + rADPz − 2 · rADK − rRes − rPK − µ cADP (122)

QAMP = rADK − rSyntRNA − µ cAMP (123)

QNADH = rRes + rPDH − rADH − rNADHz − µ cNADH (124)

QNAD = −rRes − rPDH + rADH + rNADz − µ cNAD (125)

QPO4 = −rRes + rATPs + rPP − rSyntPO4 − µ cPO4 (126)

Interne Reaktionsraten:

rATPs = rmaxATPs ·
cATP

cATP + k19
(127)

rSyntRNA = rmaxSyntRNA ·

cAMP

cAMP + k52
(128)

rSyntPO4 = rmaxSyntPO4 ·
cPO4

cPO4 + k34
(129)

rPP = rmaxPP ·

(

cADP · k42
cATP · cPO4

− 1

)

(130)

rPermn = rmaxPermn ·
cGlc,ex −

cGlc
k36

k35 ·
(

1 + cGlc
k37

)

+ cGlc,ex
(131)

rADPz = rmaxADPz (132)

rNADz = rmaxNADz (133)

rNADHz = rmaxNADHz (134)

rTIS = rmaxTIS ·

cDHAP −

cGAP
k49

k50 ·
(

1 + cGAP
k51

)

+ cDHAP

(135)
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rRes = rmaxRes ·

(

cGAP −

cPEP
k45

) (

1 + cADP
k43

+ k48
cATP

)k44

k46
(

1 + cPEP
k47

)

+ cGAP
(136)

rPK = rmaxPK ·

(

cPEP −

cPyr
k23

) (

1 + cADP
k18

+ k22
cATP

+ cFDP
k18

)k16

k20
(

1 +
cPyr
k21

)

+ cPEP
(137)

rPDH = rmaxPDH (138)

rPDC = rmaxPDC ·

cPyr
k38

(

1 +
cPyr
k38

)(k40−1)

k41
(

1 + cPO4

k39

)k40
+
(

1 +
cPyr
k38

)k40
(139)

rADH = rmaxADH ·

cNADH cAld

(k31 + cAld)
(

k32 + cNADH +
c2
NAD

k33

) (140)

rADK = rmaxADK c2ADP

(

1−
cATP cAMP

k24 c
2
ADP

)

(141)

rAldo = rmaxAldo ·
(

cFDP −

cGAP cDHAP
k10

)

(

k11 + cFDP + k12 cDHAP
k10 k15

+ k14 cGAP
k10 k15

+ cFDP cGAP
k13

+ cGAP cDHAP
k15 k10

) (142)

rPFK = rmaxPFK ·

cATP cF6P

cATP + k7
(

1 + cADP
k2

) ·



cF6P + k6

(

1 + cATP
k8

+ cADP
k3

+ cAMP

k1

)

(

1 + cADP
k9

+ cAMP

k4
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−1

(143)

rHK =
rmaxHK

1 + k25
cATP

(

1 + cADP
k26

)

+ k30
cGlc

+ k25 k30
cATP cGlc

(

1 + cADP
k26

) (144)

rPGI = rmaxPGI

(

cG6P −

cF6P
k28

)

k27
(

1 + cF6P
k29

)

+ cG6P
(145)

Für die Berechnung von Maximalraten, Anfangsbedingungen und kinetischen Parametern sei auf

die Dissertation von Mauch [82] verwiesen.
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9.3 Modell der sauerstoffabhängigen Produktbildung mit Bacillus subtilis

Reaktionsraten der bilanzierten Komponenten in der Flüssigphase:

Qx = rATP→X YX/ATP cX (146)

QS = −

rS→Ac

YP/S
cX (147)

QAc = (rS→Ac − rAc→Bu + rBu→Ac) cX (148)

QBu = (rAc→Bu − rBu→Ac) cX (149)

QO2
= −rNADH YO2/NAD cX (150)

Interne Reaktionsraten:

rATP→X =

[(

YATP,aer

(

1

YP/S
−

1

YAc/S

)

+ YATP,anaer

)

rS→Ac + . . . (151)

YATP/Bu(rAc→Bu − rBu→Ac)RS

]

/(

1 +
YATP,aerYX/ATP

YX/S

)

(152)

rS→E =

(

1

YP/S
−

1

YAc/S

)

rS→Ac −
YX/ATP
YX/S

rATP→X (153)

rNADH = YNAD,resp rS→E + YNAD/Ac rS→Ac + . . . (154)

rBu→Ac − rAc→Bu + rATP→X YX/ATP YNADH/X (155)

rS→Ac = k1RS (156)

rAc→Bu = k2RAcRS + k2,eq RAc (1− RS) (157)

rBu→Ac = k3RBuRS + k3,eq RBu (1− RS) (158)

mit:

RS =
cS

KS + cS
(159)

RAc =
cAc

KAc + cAc
(160)

RBu =
cBu

KBu + cBu
(161)

RO2
=

cLO2

KO2
+ cLO2

(162)

k1 = k1,0 +
dk2
dRO2

RO2
(163)

k2 = k2,0 +
dk2
dRO2

RO2
(164)

k3 = k3,0 +
dk3
dRO2

RO2
(165)
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Abhängige Ausbeutekoeffizienten:

YP/S = YP/S,0 +
YP/S
dRO2

RO2
(166)

YATP/NADH2
= YATP,O + ATPmaxRO2

(167)

YATP,aer = YATP/PYR + YNAD,resp YATP/NADH2
(168)

YATP,anaer = YATP/PYR + YNAD,Ac YATP,NADH2
(169)

YATP,Bu = YNAD,Bu YATP/NADH2
(170)

Modellparameter:

KO2
= 3, 0 · 10−6mol/m3 (171)

KS = 2, 8 · 10−4mol/m3 (172)

KAc = 6, 3 · 10−4mol/m3 (173)

KBu = 5, 6 · 10−4mol/m3 (174)

k1,0 = 6, 9 · 10−3mol/(m3s) (175)
dk1
dRO2

= −4, 4 · 10−3mol/(m3s) (176)

k2,0 = 6, 0 · 10−3mol/(m3s) (177)
dk2
dRO2

= −4, 0 · 10−3mol/(m3s) (178)

k3,0 = 1, 5 · 10−3mol/(m3s) (179)
dk3
dRO2

= 1, 0 · 10−3mol/(m3s) (180)

k2,eq = 2, 66 · 10−3mol/(m3s) (181)

k3,eq = 3, 37 · 10−3mol/(m3s) (182)

YATP,O = 1, 0 (183)

ATPmax = 1, 85 (184)

YP/S,0 = 0, 9804 (185)
dYP,S
dRO2

= −0, 5526 (186)

YAc/S = 1, 0 (187)

YX/S = 486, 0 gX/molS (188)

YX/ATP = 5, 7 gX/molATP (189)

YATP/Pyr = 2, 0 (190)

YNAD,resp = 12, 0 (191)

YNAD/Ac = 2, 0 (192)

YNAD/Bu = −1, 0 (193)
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YO2/NAD = 0, 5 (194)

YNADH/X = −3, 08 · 10−2molNADH/gX (195)
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[47] M. Hallbäck, A.V. Johanssen, and A.D. Burden. The basics of turbulence modelling. In
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[140] P. Vrábel, R.G.J.M. van der Lans, F.N. van der Schot, Y.Q. Cui, K.C.A.M. Luyben, B. Xu,

and S.-O. Enfors. CMA: Integration of fluid dynamics and microbial kinetics in modelling

of large scale fermentations. Chem. Eng. Sci., 2000. submitted for publication.

[141] K. Wechsler, M. Breuer, and F. Durst. Steady and unsteady computations of turbulent flows

induced by a 4/45o pitched-blade impeller. J. Fluids Eng., 121:318–329, 1999.

[142] H. Wu and G. Patterson. Laser-Doppler measurements of turbulent-flow parameters in a

stirred mixer. Chem. Eng. Sci., 44 (A10):2207–2221, 1989.

[143] B. Xu, M. Jahic, and S.-O. Enfors. Modeling of overflow metabolism in batch and fed-batch

cultures of Escherichia coli. Biotechnol. Prog., 15:81–90, 1999.

[144] G. Zhou and S.M. Kresta. Distribution of energy between convective and turbulent flow for

three frequently used impellers. Trans IChemE, 74(A):379–389, 1996.

[145] G. Zhou and S.M. Kresta. Correlation of mean drop size and minimum drop size with

the turbulence energy dissipation and the flow in an agitated tank. Chem. Eng. Sci., 53

(11):2063–2079, 1998.


