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Einleitung 1

1  Einleitung

Die Anzahl wirtschaftlich interessanter biotechnologischer Reaktionen hat in den letzten
Jahren stark zugenommen. Dies ist besonders auf die groflen Fortschritte im Bereich der
Genetik, wie der ErschlieBung des Genoms von immer mehr Mikroorganismen und der

zielgerichteten Modifikation von Proteinen zuruckzufihren.

Die Selektion aussichtsreicher Biokatalysatoren bendtigt eine enorme Anzahl an
Parallelversuchen, die unter kontrollierten technischen Bedingungen stattfinden sollten.
Weiterhin erfordert die Optimierung der biotechnologischen Prozesse, sowie deren
Ubertragung in den Pilot- und ProduktionsmaRstab, zusatzliche Versuchsreihen, die zeitlich,
apparativ und personell sehr aufwendig sind und damit die Entwicklung des gesamten
Produktionsprozesses verlangsamen. Geeignete miniaturisierte Parallelreaktoren kdénnen die
Entwicklungszeiten erheblich verkirzen und ermdglichen eine ,,Hochdurchsatz-
Bioprozessentwicklung® (Weuster-Botz 2005, Micheletti und Lye 2006).

Aus diesem Grund wurden in den letzten Jahren verschiedene Bioreaktoren im Milliliter-
und Mikroliter-Mal3stab entwickelt (unter anderem Szita et al. 2005, Harms et al. 2006, Lee
et al. 2006, Tang et al. 2006), deren Nutzbarkeit und Limitationen bisher vor allem flr die
Kultivierung von Bakterien wie Escherichia coli oder Hefen wie Saccharomyces cerevisiae

gezeigt wurden.

In zahlreichen industriell relevanten biotechnologischen Prozessen finden jedoch
morphologisch veranderliche Mikroorganismen, die sowohl in Mycel- als auch in Pelletform
wachsen konnen, Anwendung. Diese Mikroorganismen produzieren die Mehrheit der
verfligbaren Antibiotika (Watve et al. 2001), konnen zahlreiche Biotransformationen
durchfuhren (Ishige et al. 2005, Goldberg et al. 2007) und werden zunehmend zur
Expression homologer und heterologer Proteine eingesetzt (Ishige et al. 2005, Nevalainen et
al. 2005). Wichtige Vertreter sind beispielsweise Aspergillus spp., Streptomyces spp. oder
Trichoderma spp.
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2  Problemstellung und Zielsetzung

Die effektive Gewinnung von Prozessinformationen stellt in der mikrobiellen
Verfahrensentwicklung und -optimierung einen wesentlichen Engpass dar. Ein Ansatz zur
Uberwindung dieser Problematik ist die Miniaturisierung und Parallelisierung von
Bioreaktoren  (Weuster-Botz 2005, Bareither und Pollard 2011). Da der
Standardlaborruhrreaktor immer noch der am hé&ufigsten verwendete Reaktortyp in der
biotechnologischen Industrie ist, sollten bei Bioreaktoren im kleinen Malstab &hnliche
physikalische Bedingungen wie in Reaktoren des Labor- und PilotmaRstabes vorliegen, um
die Skalierbarkeit der Prozesse sicherzustellen (Weuster-Botz et al. 2007). Dies kann durch

die Entwicklung miniaturisierter Rihrreaktoren erreicht werden.

Das von Puskeiler et al. (2005a) an der TU Minchen entwickelte gerihrte
Parallelbioreaktorsystem ermdglicht im Milliliter-Mal3stab gleichzeitig 48 Kultivierungen
zur  Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklung. Das System nutzt dabei magnetisch
angetriebene Gas-induzierende Ruhrorgane und erreicht sehr hohe
Sauerstoffiibergangskoeffizienten von k,a>0,4s*. Neben der Madglichkeit einer
kontrollierten ~ Prozessfilhrung ist vor allem die Ahnlichkeit der geriihrten
Milliliter-Bioreaktoren zu geriihrten Standardbioreaktoren ein entscheidender Vorteil. Die
Nutzbarkeit des Minibioreaktorsystems zur skalierbaren Bioprozessentwicklung wurde dabei
bisher fir einzellige Mikroorganismen wie zum Beispiel Escherichia coli (Puskeiler et al.
2005b, Kusterer et al. 2008), Saccharomyces cerevisiae (Kusterer et al. 2008), Cupriavidus
necator (Hofel et al. 2010) und Bacillus subtilis (Knorr et al. 2007, Vester et al. 2009)
gezeigt.

Die Eignung des Milliliter-Bioreaktors mit Gas-induzierendem Ruhrorgan zur Kultivierung
morphologisch veranderlicher Mikroorganismen war bisher jedoch unklar, da sich durch
deren komplexe Morphologie neue Anforderungen an die Mikro-Bioverfahrenstechnik
ergeben. Zum einen ist die Morphologie der Mikroorganismen, die wiederum einen starken
Einfluss auf die Produktivitat der Zellen haben kann, von den im Bioreaktor auftretenden
Kraften abhéngig (Smith et al. 1990, Jisten et al. 1996, Cui et al. 1997). Zum anderen andert
das Kulturmedium, vor allem bei Mycelwuchsform, seine Eigenschaften von einem
niedrigviskosen Newton’schen Verhalten hin zu stark strukturviskosem nicht-Newton’schen
FlieBverhalten (Riley et al. 2000, Pollard et al. 2002). Dies fihrt zu einer ungleichmaRigen

Verteilung der Viskositét innerhalb des Bioreaktors und kann zu Problemen beziglich der
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Homogenisierung und des Massentransports fiihren. Weiterhin neigen filamentdse
Mikroorganismen stark zum Bewachsen der Reaktorwande, was eine kontrollierte
Prozessfuhrung erschwert (Larsen et al. 2004) und besonders im Milliliter-MaRstab

problematisch ist.

Die Zielsetzung der vorliegenden Dissertation war daher zunachst die Eignung des Gas-
induzierenden Ruhrorgans zur Kultivierung morphologisch veréanderlicher Mikroorganismen
zu evaluieren. Falls die Kultivierung in diesen Milliliter-Bioreaktoren nicht erfolgreich
verlauft, sollte die Entwicklung und verfahrenstechnische Charakterisierung neuer
Rihrsysteme im Milliliter-MaRstab durchgefiihrt werden. Die neu entwickelten Ruhrorgane
sollten dabei die hauptséchlich wahrend der Kaultivierung auftretenden Probleme wie

beispielsweise Wandwachstum und hohe Viskositat des Kulturmediums lésen kdénnen.

Zur Charakterisierung der Skalierbarkeit mikrobieller Reaktionen in dem neu gestalteten
Reaktorsystem wurde Streptomyces tendae (S. tendae) als Modellmikroorganismus gewéhlt.
Der Actinomycet S.tendae zeigt das typische Verhalten morphologisch verénderlicher
Mikroorganismen (variable Morphologie, strukturviskoses Kulturmedium und Neigung zum
Wandwachstum) und produziert auBerdem das pharmazeutisch interessante Fungizid
Nikkomycin Z (Nix et al. 2009).

Zum Erreichen der Ziele wurden folgende Arbeitsschritte geplant:

- Etablierung und Charakterisierung eines Referenzprozesses zur Kultivierung von
S. tendae W42-0 im Satzverfahren im Laborruhrreaktor

- Evaluierung der Funktionsfahigkeit des Milliliter-Bioreaktors mit Gas-
induzierendem Ruhrorgan zur Kultivierung morphologisch  verdnderlicher
Mikroorganismen

- Modifikation/Neukonstruktion des Ruhrorgans und Milliliter-Bioreaktors

- Verfahrenstechnische Charakterisierung des neuen Milliliter-Bioreaktors und
Vergleich mit einem Standardlaborrihrreaktor

- Einsatz der neu entwickelten Milliliter-Bioreaktoren zur parallelen Kultivierung von
S. tendae W42-0 und Vergleich der Ergebnisse mit dem Referenzprozess

- Reaktionstechnische Charakterisierung der Nikkomycin Z-Bildung unter Anwendung

der neuen Milliliter-Bioreaktoren
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3  Theoretische Grundlagen

3.1  Verfahrenstechnische Charakterisierung von Riuhrreaktoren
3.1.1 Hydrodynamik

In der Biotechnologie stellt der Riihrreaktor den im Pilot- und Produktionsma@lstab am
hiufigsten verwendeten Reaktortyp dar. Die Homogenisierung des Mediums erfolgt dabei

iiber die Drehbewegung eines auf einer Achse angebrachten Riihrorgans.

Der Betriebspunkt der Reaktoren wird meist so gewihlt, dass turbulente Stromung im
gesamten  Reaktorinhalt vorliegt. Darunter versteht man Ortlich instationére,
dreidimensionale Wirbelstromungen (Kraume 2003). Die Turbulenzbewegung kann nach
Kolmogorov (1958) als eine Uberlagerung von Turbulenzwirbeln verschiedener
GroBenordnung aufgefasst werden, die ihre kinetische Energie kaskadenartig an jeweils

immer kleinere Wirbel abgeben (Abb. 3.1).

¢ Energiefluss

16—/2&8

Abb.3.1:  Schematische Darstellung der Wirbelgrofien und des Energietransports bei Turbulenzbewegungen
im Rithrreaktor (modifiziert nach Kraume (2003)).

Fiir die grofiten Wirbel wird dabei der MakromaBstab der Turbulenz A eingefiihrt, der in
etwa der Riihrerhohe 4 entspricht:
A~h (1

Der hohe Energiegehalt der groBen Wirbel wird auf die Turbulenzelemente néchst kleinerer
Ordnung iibertragen, wobei Viskositétskrifte zundchst keine Rolle spielen. Diese dominieren

erst bei hinreichend kleinen Wirbeln, so dass die Energie vollstindig in Wérme dissipiert
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(Kraume 2003). Diese Dissipationswirbel lassen sich mit dem MikromaRstab der Turbulenz

A (auch Kolmogorov-Linge) beschreiben:
/1 = 4|—- (2)

¢o ... mittlere Energiedissipation [W kg™']

v ... kinematische Viskositit [m*s”]

wobei sich die mittlere Energiedissipation ez wie folgt berechnet:

€y v, (3)

P ... eingetragene mechanische Leistung [W]

V... Flussigkeitsvolumen [L]
o ... Dichte [kg m™]

Der Turbulenzgrad der Stromung ldsst sich dimensionslos mittels der Reynoldszahl (Re)
kennzeichnen, wobei in Standardriihrreaktoren mit Stromungsbrechern bei Re > 10*

vollstiandig turbulente Stromung vorliegt (sieche auch Kapitel 3.1.2):

_p-n-d’
n

Re 4)

d ... Riihrerdurchmesser [m]

n ... Riihrerdrehzahl [min™']

n ... dynamische Viskositét [Pa s]
p ... Dichte [kg m™]

Abbildung 3.2 zeigt qualitativ das Forderverhalten eines Scheibenblattrithrers im Vergleich
zu einem Propellerrithrer im bewehrten Reaktor. Es ist zu erkennen, dass der
Scheibenblattrithrer eine vorwiegend radiale Stromung erzeugt, wohingegen beim
Propellerriihrer die axiale Komponente deutlich stirker ausgeprdgt ist. Der Einsatz von
Stromungsbrechern wirkt dabei der kreisenden Fliissigkeit im zylindrischen Behélter
entgegen und verbessert somit die Durchmischung. In einem Riihrreaktor ohne Einbauten
kommt es zur Ausbildung einer Fliissigkeitstrombe, die bei hohen Riihrerdrehzahlen das

Riihrorgan erreichen kann. Dieser hydrodynamische Zustand ist meist unerwiinscht, da es zu
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einer aullerordentlich starken Beanspruchung der Riihrerwelle, ihrer Lagerung und

Abdichtung kommen kann.

' \\H/{‘\\ N ]
A

(ﬁ) / N7 \
N A (N

Abb.3.2:  Stromungsbahnen im bewehrten Riihrkesselreaktor —mit Propellerriihrer (A) und
Scheibenblattriihrer (B) (Zlokarnik 2005).

=

3.1.2 Leistungseintrag

Die durch das Riihrorgan in einen Riihrreaktor eingebrachte Leistung, kann mit Hilfe der

Newton-Zahl (Ne) dimensionslos beschrieben werden:

Ne Zﬁ (5)

d ... Rihrerdurchmesser [m]
n ... Riihrerdrehzahl [min™']
.. eingetragene mechanische Leistung [W]

.. Dichte [kg m’]

Im unbegasten Reaktor ist die Ne-Zahl nur von der Re-Zahl abhingig und es lasst sich die so
genannte Leistungscharakteristik f mit Ne = f(Re) bilden. Dieser Zusammenhang ist fiir jeden
Riihrertyp und die entsprechende Einbaugeometrie spezifisch und muss experimentell oder

durch numerische Methoden bestimmt werden (Kraume 2003).

Abbildung 3.3 zeigt beispielhaft die Leistungscharakteristik verschiedener Riihrorgane im

bewehrten Reaktor. Es lassen sich 3 Stromungsbereiche erkennen (Zlokarnik 2005):
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1) im laminaren Stromungsbereich ist der Einfluss der Tragheitskrifte (Dichte) durch die

Zahigkeitskréfte (Viskositit) unterbunden und es gilt:
Ne - Re = const. (6)
2) im turbulenten Stromungsbereich ist kein Einfluss der Viskositit mehr vorhanden und es
gilt:
Ne = const. (7)
3) in unbewehrten Behiltern gibt es einen Ubergangsbereich, in dem sowohl der Einfluss

der Dichte als auch der Viskositit vorhanden ist. Ein einfacher Zusammenhang ldsst sich

fiir diesen Fall nicht bilden, es gilt jedoch annéhernd:

Ne - Re'” = const. (8)
2
10
Ne laminar turbulent
10 \\
\ Scheibenrihrer

\——/ Blattrilhrer
N
1 AN
\ Propellerriihrer
1

10" i
1 10 102 10 10° 10° 108

Abb. 3.3:  Leistungscharakteristik fiir verschiedene Riihrorgane im bewehrten Riihrreaktor (Chmiel 2006).

In begasten Riihrreaktoren sinkt der Leistungseintrag mit steigendem Gasgehalt in der
Flissigphase ab und die Ne-Zahl ist neben der Re-Zahl auch noch von der
Gasdurchsatzkennzahl (Q) und der Froude-Zahl (Fr) abhingig (Zlokarnik 1973, Henzler
1982).
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3.1.3 Sauerstoffeintrag

Eine der wichtigsten KenngroBen fiir Bioreaktoren ist der gas/fliissig-Stofftransport, da vor
allen Dingen bei aeroben Prozessen Sauerstoff meist das limitierende Substrat fiir das
Wachstum der Mikroorganismen ist. In der Literatur finden sich drei wesentliche Modelle
zur Beschreibung des gas/fliissig-Stofftransports: das Penetrationsmodell, die Theorie der
Oberflichenerneuerung, sowie das Zweifilmmodell (Chmiel 2006). Letzteres wird in der

Praxis am hiufigsten verwendet und soll deswegen nachfolgend beschrieben werden.

Das Zweifilmmodell geht davon aus, dass sich an der Phasengrenzflache zwischen Gas und
Fliissigkeit sofort das thermodynamische Gleichgewicht einstellt und auf beiden Seiten der
Phasengrenze ein Bereich laminarer Stromung vorliegt, wihrend im Kern beider Phasen
(bulk) turbulente Stromung vorherrscht (Abb. 3.4). In der laminaren Grenzschicht erfolgt der
Stofftransport rein diffusiv, wihrend im turbulenten Bereich konvektiver Stofftransport mit

vernachlédssigbaren Konzentrationsgradienten stattfindet.

Mikroorganismus

Gasblase '}

Gas Fliissigkeit

coohA 1 2,3, 4 1 turbulenter Bereich in der Gasphase
C”Z*‘"—:\. i 2 laminarer Bereich in der Gasphase
c;yc/iw o 3 laminarer Bereich in der Fliissigphase
N 4 turbulenter Bereich in der Fliissigphase
! ! Co,.L

X

Abb. 3.4:  Sauerstoffkonzentration in der Gas- und Flissigphase in der Umgebung der Phasengrenze nach
dem Zweifilmmodell (modifiziert nach Chmiel 2006).

Der Diffusionsprozess in den laminaren Grenzschichten ist malgeblich fiir den
Stofftransport iiber die Phasengrenze hinweg. Da die Grenzschicht im Gas viel diinner als
die Grenzschicht in der Fliissigphase ist (Axg << Ax;) und der Diffusionskoeffizient von

Sauerstoff in Luft viel grofer ist als in wéssriger Losung (Do2¢>> Dosr), kann der
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gasseitige Stofftransportwiderstand vernachldssigt werden. Der Massestrom des Sauerstoffs

durch die laminare Fliissigkeitsschicht ist mit dem 1. Fick’schen Gesetz beschreibbar:

Mo =~Dos At ©)
L
Arc ... Phasengrenzfliche [m’]
cosr ... Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase [g L]
Dos; ... Sauerstoff Diffusionskoeffizient [m?® s™']

moz.g ... Sauerstoffmassestrom tliber die Grenzflache [g h'l]

X ... Dicke der laminaren Grenzschicht der Fliissigphase [m]

Unter der Voraussetzung eines iiber die gesamte laminare Fliissigphase konstanten

Gradienten und unter Einbeziehung des Fliissigkeitsvolumens V; ergibt sich:

my i Do, A6 (.
AL L) Ae, , —c 10
et = e e =) (10)
c'o21 ... Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase an der Phasengrenze [g L]

Das Verhéltnis Dg,;/Ax; entspricht dem Stoffiibergangskoeffizienten 4&; und das
Ap/Vi-Verhdltnis der spezifischen Phasengrenzfliche a. Deren Produkt k;a kann

experimentell bestimmt werden. Die Oxygen Transfer Rate (OTR) ergibt sich zu:

OTR =Toon _ kLa'(c:Jz,L _COZ,L) (1)

L

Bei Riihrreaktoren mit 6-Blatt-Scheibenriihrern treten unter Standardbedingungen meist kza
zwischen 0,05 s und 0,3 s auf (Van’t Riet 1979, Middleton 1985). Fiir niedrigviskose
Medien fanden Cooper et al. (1944) eine Korrelation fiir den k@ mit dem
volumenspezifischen Leistungseintrag P/V und der Gasleerrohrgeschwindigkeit ug, die

hiufig fiir MaBstabsiibertragungen herangezogen wird:

k,a=C, (5} ul) (12)

Die Parameter C;, a; und £; wurden von Van’t Riet (1979) bei der Auswertung zahlreicher
Arbeiten fiir nicht-koaleszierende Medien zu C; =2,6:102 W* L* mP! ¢#1- 4, = 0,4 und

S = 0,5 bestimmt, wobei ein relativer Fehler von + 20 — 40 % vorliegt.
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Messmethoden

Zur Bestimmung des kia gibt es eine Reihe von chemischen und physikalischen
Messmethoden, die grundsétzlich in stationdre und dynamische Methoden unterteilt werden.

Die wichtigsten Methoden werden im Folgenden kurz erldutert:

Klassische Sulfitoxydationsmethode

Die klassische Sulfitoxydationsmethode ist eine stationdre Methode und wurde erstmal von
Cooper et al. (1944) beschrieben. Dabei wird ein FlieBgleichgewicht der Oxidation von
Sulfit zu Sulfat mit Hilfe eines Katalysators (meist Co®") in der Versuchsfliissigkeit erzielt.
Aus der verbrauchten Sulfitmenge und der Reaktionszeit kann unter Beriicksichtigung der

Stochiometrie der nachfolgenden Reaktionsgleichung der kza berechnet werden.
SO +%02 RNV (13)

Nachteil der Methode ist, dass zum einen die Reaktion schnell genug ablaufen muss, so dass
die Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase nahe Null ist, zum anderen aber
gewihrleistet sein muss, dass die Reaktion nur im Kern der Fliissigphase und nicht in der

laminaren Grenzschicht ablauft.

Dynamische Stickstoffdesorptionsmethode

Bei der dynamischen Stickstoffdesorptionsmethode wird der Sauerstoff in der Fliissigphase
zundchst durch eine Begasung mit reinem Stickstoff desorbiert. Nach vollstindiger
Desorption findet eine sofortige Umstellung auf Luft- oder Sauerstoffbegasung statt und die
Aufsittigungskinetik wird ermittelt. Unter der Annahme der idealen Riickvermischung der
Gas- und Fliissigphase kann aus den Messdaten unter Anpassung folgender Gleichung der

k;a bestimmt werden:

M — ptkia (14)
ng — Co, (0)
co2 ... Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase [g L™']

c'o; ... Sauerstoffkonzentration an der Phasengrenze [g L]
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Gleichung 14 gilt allerdings nur, wenn die Ansprechzeit ¢z des Messsystems viel kleiner als
der Reziprokwert des groBten zu messenden kza ist, da dieser sonst unterschitzt wird
(Gaddis 1999). Im Realfall wird das Zeitverhalten des Messsystems meist als PT;-Glied mit
Totzeit At approximiert (Fuchs und Ryu 1971). Demnach ergibt sich nach Linek et al. (1987)

folgende Gleichung zur Bestimmung des k;a:

* 1At
Cor ~Co2 (Z) _[ 1 J.(e—(t—At)-kLa —t, - kLCl el (15)

Cor =€ (0) \1-t, -k,a

Der Nachteil dieser dynamischen Methode ist, dass sich die Gasphase im realen System

nicht sprunghaft austauschen l4sst und damit die Messung verfalscht wird.

Dynamische Sulfitmethode

Bei der dynamischen Sulfitmethode wird der in der Fliissigphase enthaltene geloste
Sauerstoff durch Sulfitoxidation entfernt (Havelka et al. 1998). Zu Beginn der
Aufsittigungsphase muss die zugegebene Menge Sulfit vollstdndig verbraucht sein, um eine
Verfilschung der Messwerte durch parallel weiterlaufende Sulfitoxidation zu vermeiden.
Dies kann durch den Einsatz ausreichender Mengen an Katalysator (meist Co”"), oder auch
durch photometrische Messung des Restsulfitgehaltes im Medium verhindert werden. Die
Aufsittigungskinetik kann mit Gleichung 15 beschrieben und der kza bestimmt werden. Die
dynamische Sulfitmethode liefert fiir einen breiten Betriebsbereich als korrekt geltende & a
und hat lediglich den Nachteil, dass die Messung nur in einem Modellfluid und nicht

wihrend eines realen Prozesses durchgefiihrt werden kann.

Dynamische Druckmethode

Die dynamische Druckmethode bestimmt den A aus dem Verlauf des
Gelostsauerstoffsignals nach Aufpriagung einer Druckerhéhung (Linek et al. 1989). Die
Methode gilt als eine der genauesten zur Bestimmung des kza, da in allen Gasblasen des
Systems unabhingig von der Durchmischung ein Drucksprung erfolgt. Als nachteilig ist der
erhohte apparative Aufwand anzusehen, da vor allem in kleineren Bioreaktoren

standardmédBig keine Manometer oder druckunempfindlichen Messsensoren vorhanden sind.
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Statische Methode im realen Prozess

Der kra wihrend einer Kultivierung mit Mikroorganismen ldsst sich mit der statischen
Methode bestimmen. Bei nicht-limitierten aeroben Prozessen ist die OTR gleich der Oxygen
Uptake Rate (OUR) der Mikroorganismen:

OTR = OUR (16)
Die OUR kann durch eine Massenbilanz des Sauerstoffs in Zu- und Abluft (z.B iiber eine

Abgasanalytik) wie folgt bestimmt werden:

(yOZ,In _yoz,Ouz)'FG '2\402
Vi Vi

OUR = (17)

Yoz ... Molanteil des Sauerstoffs in der Zuluft [-]
Yozou .. Molanteil des Sauerstoffs in der Abluft [-]

Fg ... Gasvolumenstrom [L h™']

Vi ... Molvolumen des idealen Gases [mol L]
Mop; ... Molmasse von Sauerstoff [g mol™]

Vi ... Fliissigkeitsvolumen [L]

Aus Gleichung 16 ergibt sich mit Gleichung 17 und Gleichung 11 folgende Beziehung zur

Bestimmung des kza:

k=99 (18)

:
Co,r —Co,.1

Die Gelostsauerstoffkonzentration an der Phasengrenze kann mit dem Henry-Gesetz

berechnet werden:

ng,L =ky “Po, (19)
¢'o21 ... Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase an der Phasengrenze [g L]
ki ... Henry-Konstante [mol m™ bar™']
po2 ... Sauerstoffpartialdruck [bar]

Generell konnen sich die Messergebnisse der einzelnen Methoden zur k;a-Bestimmung je
nach Betriebspunkt des Riihrreaktors stark unterscheiden, so dass eine sorgfiltige Evaluation
der erhaltenen Messergebnisse vorgenommen werden muss (Linek ef al. 1987). So kann es

bei Begasung mit Luft bei hohen Leistungseintragen zu einer vielfachen Unterschédtzung des
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kra durch den sogenannten small bubble Effekt kommen (Linek et al. 1991). Bei hohen
maximalen lokalen Energiedissipationen (siche auch Kapitel 3.1.4) entstehen sehr kleine
Blasen, die eine hohe Verweilzeit im Reaktor haben und durch ihr grof3es
Oberflachen/Volumen-Verhiltnis schnell das Diffusionsgleichgewicht erreichen. Damit
tragen diese Gasblasen nicht mehr zur Aufséttigung des Mediums mit Sauerstoff bei,
sondern fungieren als Sauerstoffsenken. Dieses Verhalten muss bei der Auswertung der

Messdaten beriicksichtigt werden.

3.1.4 Maximale lokale Energiedissipation

Die durch das Riihrorgan in das Reaktorvolumen eingetragene Leistung ist nicht homogen
iiber den Reaktorquerschnitt verteilt, sondern unterliegt starken lokalen Schwankungen. Dies
filhrt zu unterschiedlichen lokalen Kriften. Die Kenntnis dieser Krifte ist vor allem fiir
Dispergiervorgidnge, bei denen grofe lokale Krifte erwiinscht sind und fiir
Partikelzerstorungsprozesse, die vor allem in der Biotechnologie unerwiinscht sind, von
grofler Bedeutung (Henzler 2000). Weiterhin konnen lokale Krifte bei der Kultivierung von
morphologisch ~ verdnderlichen =~ Mikroorganismen  einen  Einfluss  auf  die
Wachstumsmorphologie und folglich auch auf die Produktivitidt haben (Smith et al. 1990,
Jiisten et al. 1996, Cui et al. 1997).
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Behélterradius r [mm] Behalterradius r [mm]
6-Blatt-Scheibenrihrer 3-Blatt-Propellerrihrer
diD=0,33 d/D=0,5

Abb. 3.5:  Isoenergetische Linien eines 6-Blatt-Scheibenriihrers (A) und eines 3-Blatt-Propellerriihrers (B)
im turbulenten Bereich (Kraume 2003).
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Der entscheidende verfahrenstechnische Parameter zur Beschreibung hydrodynamischer
Beanspruchung in Riihrreaktoren ist nach Hinze (1955), sowie Zhou und Kresta (1996) die
maximale lokale Energiedissipation &,,,. In Riihrreaktoren lisst sich &,, nach Liepe et al.

(1988) wie folgt berechnen:

e =D “t (20)

¢p ... Dissipationsbeiwert = 0,1 [-]
h ... Léange des Turbulenzerzeugers senkrecht zur Hauptstromungsrichtung (fiir 6-Blatt-

Scheibenriihrer: Hohe des Riihrerblatts) [m]

wobei sich die Rithrerumfangsgeschwindigkeit u,;, wie folgt ergibi:
u, =d-7-n (21)

d ... Rihrerdurchmesser [m]

n ... Riihrerdrehzahl [min™']

Abbildung 3.5 zeigt die Verteilung der lokalen Energiedissipation, in dimensionsloser Form
auf ¢z (Gleichung 3) normiert, beispielhaft fiir einen 6-Blatt-Scheibenriihrer und einen
3-Blatt-Propellerrithrer. Es ist zu erkennen, dass die Bereiche mit hochster lokaler
Energiedissipation in Riihrerndhe liegen, wihrend in riithrerfernen Gebieten deutlich
geringere Energiedissipationen vorliegen. Weiterhin zeigt die Abbildung, dass je nach
Riithrertyp starke Unterschiede beziiglich der Energiedissipationen auftreten. Fiir
Riihrreaktoren mit 6-Blatt-Scheibenriihrern liegt das Verhéltnis ¢,,4,/eo zwischen 10 und 30

(Liepe et al. 1988, Kresta 1998, Kraume 2003).

Das Verhiltnis ¢&,,/co ist dabei sowohl von der Riihrergeometrie, als auch von der
Einbaugeometrie abhéngig. Generell tragen groBfldchige Riihrer die Leistung gleichmiBiger
in das Reaktionsmedium ein. Weiterhin ist bei Rithrorganen, die ein groes Verhéltnis von
Rithrerdurchmesser zu Reaktordurchmesser (d/D) haben, das Verhiltnis &,,/¢o kleiner

(Henzler 2000).
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Messmethoden

Die direkte Messung der maximalen lokalen Energiedissipation ist sehr schwierig und
technisch aufwendig. Nur wenige Arbeiten {iber direkte Stromungsmessungen mit
photographischen Techniken (Cutter 1966), Laser-Doppler-Anemometrie (LDA; Wu und
Patterson, Zhou und Kresta 1998) oder Particle Image Velocimetry (PIV; Sheng et al. 2000)
sind bisher aus der Literatur bekannt. Haufig werden deshalb Modellsysteme eingesetzt, von

denen die wichtigsten nachfolgend kurz erldutert werden:

Fliissig/fliissig Dispersionssysteme

Bei diesem Modellsystem werden zwei nicht miteinander mischbare Fliissigkeiten, wie zum
Beispiel Wasser/Ol-Systeme oder Wasser/Losungsmittel-Systeme, eingesetzt. Je nach GroBe
der im Reaktorsystem auftretenden Kréfte stellt sich nach einer bestimmten Zeit ein
charakteristischer ~maximaler Tropfendurchmesser ein, der beispielsweise durch
laseroptische ~ Verfahren gemessen werden kann. Die bei unterschiedlichen
Betriebsbedingungen gemessenen maximalen Tropfendurchmesser erlauben demzufolge
einen Riickschluss auf die auftretenden maximalen lokalen Energiedissipationen. Eine
wichtige Voraussetzung der fliissig/fliissig Messsysteme ist, dass deren Koaleszenz
moglichst effektiv verhindert wird (zum Beispiel durch Zugabe eines Emulgators), um

Messfehler zu vermeiden.

Ton/Polymer-Flockensystem

Das erstmals von Hoffmann et al. (1992) publizierte Ton/Polymer-Flockensystem besteht
aus einer Suspension des Tonminerals Blauton, das mittels eines kationischen Polymers zur
Flockenbildung gebracht wird. Die gebildeten Blautonflocken werden durch die im
Reaktorsystem auftretenden Krifte zerkleinert, bis sich ein charakteristischer
Enddurchmesser einstellt. Der jeweilige Enddurchmesser kann zum Beispiel durch
laseroptische Verfahren bestimmt werden. Ein wesentlicher Vorteil des beschriebenen
Blautonflockensystems ist dabei, dass es im Gegensatz zu anderen Stoffsystemen nur zu
einer vernachldssigbar geringen Reagglomeration der Flocken kommt (Biedermann und
Henzler 1994). Weiterhin haben sowohl der pH, die Temperatur sowie die Ionenstdrke des
Mediums kaum Einfluss auf das System und ermdglichen somit eine gute

Reproduzierbarkeit der Messungen (Hoffmann et al. 1995). Da es sich bei der
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Blautonflockensuspension um kein monodisperses System handelt, ergibt jede Messung eine
PartikelgroBenverteilung. Als charakteristischer Partikeldurchmesser des Zerkleinerungs-
prozesses wird deshalb der Medianwert der Volumensummenverteilung (dsg3)

herangezogen.

Henzler und Biedermann (1996) untersuchten zahlreiche Riihrorgane, Einbaugeometrien und
verschiedene Reaktoren mithilfe des Blautonflockensystems und zeigten dessen Nutzbarkeit

zur Charakterisierung von Riihrreaktoren.

Immobilisierte Enzyme

Durch Aktivitdtsmessung von auf einer Matrix immobilisierten Enzymen kann ebenfalls auf
die maximale lokale Energiedissipation geschlossen werden (Henzler and Biedermann
1996). Die immobilisierten Enzyme (zum Beispiel Acylase auf lonentauscherharz) werden
in den zu untersuchenden Reaktor eingebracht. Je nach Betriebsbedingung 16sen sich
unterschiedlich viele Bruchstiicke aus der immobilisierenden Substanz, die dann keine
Aktivitdt besitzen. Die gemessene Restaktivitit der Enzyme ermoglicht folglich
Riickschliisse auf die im Reaktorsystem auftretenden Kréfte. Nachteilig bei dieser Methode
ist, dass die Enzymaktivitit neben der hydrodynamischen Beanspruchung von einer Vielzahl
weiterer Parameter wie beispielsweise pH oder Temperatur abhingig ist, die wihrend des

Versuches reproduzierbar eingestellt und kontrolliert werden miissen.
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3.1.5 Verhalten bei viskosen Fluiden

Bei der Kultivierung einiger Mikroorganismen kommt es zu einer starken Erh6éhung der
Viskositit ~des  Kulturmediums. Grund dafiir sind entweder entstehende
Stoffwechselprodukte (zum Beispiel Pullulan, Xanthan), oder die Mikroorganismen selbst
(zum Beispiel Actinomyceten und Pilze; siehe auch Kapitel 3.3.4). Dadurch kommt es
insbesondere zu Veridnderungen der Hydrodynamik, des gas/fliissig-Stofftransports und des

Leistungseintrags, die im Folgenden betrachtet werden sollen.

Vo
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Abb. 3.6:  Scherbeanspruchung einer Flissigkeit zwischen zwei planparallelen sich gegeneinander
bewegender Platten.

Rheologie von Fliissigkeiten

Werden zwei planparallele Platten, zwischen denen sich eine Fliissigkeit befindet, mit der
konstanten Geschwindigkeit vy gegeneinander bewegt, stellt sich im stationidren Zustand
aufgrund der inneren Krifte in der Fliissigkeit ein lineares Geschwindigkeitsprofil ein
(Abb. 3.6). Laut dem Newton’schen Reibungsgesetz (1723) ist die zur Bewegung der Platten
notwendige Kraft pro Fliacheneinheit t (Schubspannung) proportional zu der

Geschwindigkeitsdnderung senkrecht zur Verschiebungsrichtung und es folgt:

r=p- L (22)

Der in Gleichung 22 angegeben Proportionalititsfaktor # wird auch dynamische Viskositét
genannt. Der Geschwindigkeitsgradient dv/dy wird als Schergeschwindigkeit y bezeichnet.
Gilt die Beziehung:

T=1"-y =const. (23)

dann liegt ein sogenanntes Newton’sches Fluid vor, bei dem die Viskositit eine

Stoftkonstante ist, die im Wesentlichen nur von der Temperatur abhéngt.
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Fliissigkeiten bei denen die Viskositdt von der Schergeschwindigkeit abhingt bezeichnet
man demnach als nicht-Newton’sche Fluide (Abb. 3.7). Dieses Verhalten tritt beispielsweise
bei Polymerldsungen, Suspensionen elastischer Partikel und bei vielen Biosuspensionen auf.

Es werden drei Stoffklassen unterschieden:

1)  Bingham’sche Fluide, die eine FlieBgrenze 7y aufweisen ab, der das Fluid zu flieen

beginnt (zum Beispiel Pasten)

2) dilatante Fluide, bei denen die Viskositdt mit zunehmender Schergeschwindigkeit

steigt (zum Beispiel Treibsand, Starkeldsungen)

3)  strukturviskose Fluide, deren Viskositit mit zunehmender Schergeschwindigkeit sinkt

(zum Beispiel Polymerldsungen)

’,A

Dilatanz

Newton‘sches Verhalten

Strukturviskositét

v

Abb. 3.7:  Prinzipielles rheologisches Verhalten verschiedener Fluide.

Biosuspensionen sind in der Regel strukturviskose Fluide. Deren rheoleogisches Verhalten
lasst sich mathematisch nach Henzler (2007) am besten mit einem modifizierten

Carreau-Ansatz beschreiben:

7= o =1y v, (24)

(i=m) ]2
1+ Y
K/n,
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K ... Konsistenzindex [mPa s™]

m ... FlieBindex [-]

y ... Schergeschwindigkeit [s™']
No ... Viskositét bei y — 0 [mPa s]
Nw ... Viskositit bei y — oo [mPa s]

Da in der Praxis die Bereiche fiir y — 0 und y — oo nicht relevant und messtechnisch schwer
erfassbar sind, lassen sich flir die meisten Prozesse strukturviskose Fluide gut mit dem

Ostwald-de-Waele Gesetz beschreiben:
n=K-y" (25)

Des Weiteren gibt es Fliissigkeiten, bei denen die Viskositét zusitzlich noch ein zeitliches

und elastisches Verhalten aufweist, die hier jedoch nicht weiter betrachtet werden.

Leistungseintrag und Hydrodynamik viskoser Fluide

Je hoher die Viskositit der zu rithrenden Fliissigkeit ist, desto mehr Leistung muss
eingetragen werden, um die Riihrerdrehzahl konstant zu halten (Abb. 3.8). Beim Riihren
Newton’scher Fliissigkeiten bleibt die in Kapitel 3.1.2 beschriebene Leistungscharakteristik
erhalten und der Einfluss der Viskositdt duflert sich durch eine deutliche Abnahme der
Re-Zahl (Gleichung 4). Dadurch muss bei hoher viskosen Fluiden eine entsprechend hohe

Riihrerdrehzahl vorliegen, um Prozesse weiterhin im turbulenten Bereich zu betreiben.

Bei nicht-Newton’schen strukturviskosen Fluiden ist der in Abbildung 3.8 schematisch
aufgezeigte Verlauf des Leistungseintrags liber die Riihrerdrehzahl zu beobachten. Bei
niedrigen Rihrerdrehzahlen und folglich niedrigen Schergeschwindigkeiten, liegt eine
vergleichsweise hohe Viskositit der Fliissigkeit vor und mehr Leistung muss eingetragen
werden. Mit der Erhéhung der Riihrerdrehzahl sinkt die Viskositdt immer stirker, weswegen
ein geringerer Leistungseintrag zum Riihren erforderlich ist. Die dimensionslose
Leistungscharakteristik strukturviskoser Fluide wird meist mit Hilfe einer effektiven

Reynolds-Zahl (Re.;) gebildet, die sich wie folgt berechnet:

2
Re,, = pon-d- (26)

77 eff
d ... Rihrerdurchmesser [m]

n ... Riihrerdrehzahl [min™']
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Nef --. effektive Viskositit [Pa s]
p ... Dichte [kg m™]

Die zur Berechnung notwendige effektive Viskositdt 7.4 wird dabei mittels einer fiir die
jeweiligen Betriebsbedingungen spezifischen effektiven Schergeschwindigkeit gebildet, auf
deren Bestimmung in Kapitel 3.1.6 ndher eingegangen wird. Allgemein wurden bei
experimentell ermittelten Leistungscharakteristiken strukturviskoser Fluide Abweichungen
vom Newton’schen Kennlinienverlauf beobachtet. Jedoch variieren die Aussagen je nach
Literaturquelle, so dass derzeit keine allgemeingiiltigen Gesetze verfiigbar sind (Kraume
2003). Mathematische Ansétze zur Berechnung des Leistungseintrags in nicht-Newton’sche
Fluide existieren nur rein empirisch und mit meist engen Giiltigkeitsbereichen, so dass diese

nicht universell zur Auslegung verwendbar sind.

PlV a

»
»

n

Abb. 3.8:  Schematische Darstellung des volumenspezifischen Leistungseintrags beim Riithren Newton’scher
Fluide mit niedriger (graue Linie) und erhdhter Viskositit (schwarze Linie) im Vergleich zu
einem nicht-Newton’schen strukturviskosen Fluid (schwarze gestrichelte Linie).

Sauerstoffeintrag in viskose Fluide

Mit zunehmender Viskositét der Fliissigkeit verringert sich der gas/fliissig-Stofftransport, da
sich sowohl der Stoffiibergangskoeffizient k;, als auch die spezifische Phasengrenzfliche a
verkleinern. Die Verringerung von k; folgt dabei hauptsichlich aus einer starken Abnahme
des Diffusionskoeffizienten D bei viskosen Fluiden (Henzler 1980). Die spezifische

Phasengrenzfliche a nimmt vor allen Dingen durch die verschlechterten
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Dispergiereigenschaften der Riihrorgane bei viskosen Medien ab, so dass mehr Gasblasen

mit groBem Durchmesser vorliegen.

Bei nicht-Newton’schen strukturviskosen Fluiden kommt es zu einer ungleichen Verteilung
der Viskositit iiber den Reaktorquerschnitt. In Zonen mit erhohter Schergeschwindigkeit,
meist in Riihrerndhe, liegt eine niedrigere Viskositét als in rithrerfernen Zonen vor. Dadurch
entstehen innerhalb des Reaktors Gebiete mit stark unterschiedlichen Sauerstoffeintrigen.
Eine genaue Betrachtung der rdumlichen Unterschiede ist experimentell kaum mdglich, so
dass eine globale Beschreibung des Sauerstoffiibergangs iiber das gesamte Reaktorvolumen

erfolgt.

Zur einfachen mathematischen Beschreibung des k;a in viskosen Fluiden ermittelten Ryu

und Humphrey (1972) eine Erweiterung von Gleichung 12 unter zusétzlicher Einbeziehung

der Viskositit #:
kpa=C, (ﬁj '”gz n” (27)
V
PV ... volumenspezifischer Leistungseintrag [W L]
ug ... Gasleerrohrgeschwindigkeit [m s
n ... dynamische Viskositit [mPa s]
C; ... empirische Konstante [W™** L* m ™™ P 72! pa?]
02, 2,72 ... empirische Konstanten [-]

Garcia-Ochoa und Gomez (1998) zeigten, dass Gleichung 27 zur Beschreibung zahlreicher
Newton’scher und nicht-Newton’scher Fluide verwendet werden kann, wobei bei
nicht-Newtonschen Fluiden wiederum die effektive Viskositét 7.y zur Auslegung genutzt

wird (siehe auch Kapitel 3.1.6).
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3.1.6 Effektive Schergeschwindigkeit

Bei Prozessen, in denen die Reaktionsfliissigkeit ein nicht-Newton’sches strukturviskoses
Verhalten aufweist, wird zur Auslegung der Reaktoren und fiir MaBstabsiibertragungen jeder
Riihrerdrehzahl im Reaktor eine effektive Schergeschwindigkeit y.; zugeordnet. Bei
bekanntem rheologischen Verhalten der Fliissigkeit kann dann iiber Gleichung 25 die

effektive Viskositit 74 fiir jeden Betriebspunkt ermittelt werden.

Fiir die Berechnung der effektiven Schergeschwindigkeit sind in der Literatur zahlreiche,
meist empirische Korrelationen zu finden, die sich teilweise stark voneinander

unterscheiden. Tabelle 3.1 gibt einen Uberblick iiber die wichtigsten Konzepte.

Tab.3.1:  Ubersicht iiber die wichtigsten Konzepte zur Berechnung der effektiven Schergeschwindigkeit .
in Rithrreaktoren.

Literaturquelle Berechnungsformel
d\"” d
Bowen (1986) Yoy =42- n(—) -— (28)
D h
Calderbank und Moo-Young 4.m " 20
o =K - n
(1959) Ver (3-m+1j 29)
PV 1/(1+m)
Henzler und Kauling (1985) Vo = L2 [T} (30)
Kelly und Gigas (2003) Yy =33.3:n (31)
Metzner und Otto (1957) Vo =k-n (32)
Perez et al. (2006 Vo =33,1-n"" 33
1
D ... Reaktordurchmesser [m]
d ... Rihrerdurchmesser [m]
h ... Hohe des Riihrerblatts [m]
k ... empirische Konstante [-]
K ... Konsistenzindex [mPa s™]
L ... Anpassungsparameter [-]
m ... FlieBindex [-]
n ... Rihrerdrehzahl [min™]

P/V... volumenspezifischer Leistungseintrag [W L]
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Die Konzepte von Metzner und Otto (1957, Gleichung 32), sowie Calderbank und Moo-
Young (1959, Gleichung 29) wurden urspriinglich nur fiir den laminaren Strémungsbereich
ermittelt. Trotzdem wird in vielen Arbeiten weiterhin vor allem das Konzept nach Metzner
und Otto (1957) verwendet, wobei nach Ducla et al. (1983) £ = 11,5 fiir Scheibenriihrer ist.
Mehrere Autoren konnten jedoch zeigen, dass unter Anwendung dieses Konzepts die

effektive Schergeschwindigkeit im turbulenten Stromungsbereich stark unterschétzt wird

(Kelly und Gigas 2003, Perez et al. 2006, Henzler 2007, Campesi et al. 2009).

Die Konzepte nach Kelly und Gigas (2003, Gleichung 31) und Perez et al. (2006,
Gleichung 33) liefern demnach realistischere Schergeschwindigkeiten, da in den Arbeiten
auch der turbulente Stromungsbereich mittels Computational Fluid Dynamics (CFD)
beziehungsweise theoretischer Herleitungen betrachtet wurde. Henzler und Kauling (1985)
leiteten durch Dimensionsanalyse Gleichung 30 fiir die effektive Schergeschwindigkeit ab,
die den Leistungseintrag anstatt der Riihrerdrehzahl beinhaltet und deswegen auch als
,Leistungskonzept® bezeichnet wird. Fiir das Konzept nach Bowen (1986, Gleichung 28)

liegen bisher nur wenige Untersuchungen vor.

Alternativ zu den in Tabelle 3.1 angegebenen Konzepten wurde von Cerri et al. (2008),
Campesi et al. (2009) und Thomasi ef al. (2010) eine neue Methode zur experimentellen
Bestimmung der effektiven Schergeschwindigkeiten anhand von k;a-Messungen in
unterschiedlich viskosen Fluiden gezeigt. Die Methode geht davon aus, dass bei hoheren kza
eine grofere gas/fliissig-Phasengrenzfliche durch kleinere Gasblasen vorliegt, aus der

folglich auf die Schergeschwindigkeit geschlossen werden kann.
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3.2  Parallele Bioreaktorsysteme

Die Miniaturisierung und Parallelisierung von Bioreaktoren zur Bioprozessentwicklung ist
von groflem Interesse, da die Anzahl biotechnologischer Reaktionen stark angestiegen ist.
Neben der Moglichkeit, eine moglichst hohe Anzahl paralleler Versuche durchfiihren zu
konnen, ist die Skalierbarkeit der erhaltenen Ergebnisse in Reaktoren des Pilot- und
Produktionsmafstabs dabei ein wesentliches Kriterium. Die drei wichtigsten Gruppen an
verfligbaren Parallelsystemen lassen sich in geschiittelte Systeme, Blasensdulen und geriihrte
Systeme unterscheiden, deren wichtigste Entwicklungen, sowie Vor- und Nachteile

nachfolgend erldutert werden sollen.

3.2.1 Geschittelte Systeme

Geschiittelte Systeme, wie Schiittelkolben und Mikrotiterplatten (MTPs), sind immer noch
die am héufigsten verwendeten Reaktoren, wenn es um die Untersuchung einer Vielzahl
verschiedener Stimme oder Versuchsbedingungen geht (Biichs 2001). Dabei wird die
Fliissigkeit durch Rotation des Reaktionsgefdfles ebenfalls in eine Rotationsbewegung
gezwungen, wodurch eine Durchmischung des Reaktionsmediums erreicht wird. Der
Sauerstoffeintrag in geschiittelten Systemen erfolgt iiber reine Oberflichenbegasung. Ein
Vorteil ist die einfache Handhabung und vor allem bei MTPs, der hohe Parallelisierungsgrad

der Experimente.

Ein wesentlicher Nachteil der geschiittelten Systeme ist dabei, dass sie sich
verfahrenstechnisch von Riihrreaktoren unterscheiden und damit die erhaltenen Ergebnisse
nur eingeschriankt skalierbar sind. Weiterhin konnen standardmiBig in geschiittelten
Systemen wichtige Parameter wie der Sauerstoffpartialdruck (pO;) und der pH nicht online
erfasst werden. Das Fehlen der Moglichkeit, automatisch Zudosierungen zu realisieren,

limitiert die durchfiihrbaren Experimente auf einfache, unkontrollierte Satzverfahren.

Um diese reaktionstechnischen Limitationen zu umgehen, wurden verschiedene Losungen
zur online Erfassung sowohl des pO, und pH mit Hilfe optischer Sensoren (Wittmann et al.
2003, Schneider et al. 2009), als auch der OTR und der Carbon Transfer Rate (CTR) mittels
spezieller Messapparaturen (Anderlei ef al. 2004, Brethauer et al. 2007, Guez et al. 2008) fiir
Schiittelkolben publiziert. Optische Sensoren fiir pO, und pH (John et al. 2003, Kensy et al.
2005), sowie zur Messung der optischen Dichte (OD) (Samorski et al. 2005) sind ebenfalls
fiir MTPs verfligbar.
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Eine vollkommen neue Geometrie der Kavititen in MTPs wurde von Funke et al. (2009)
vorgestellt. Die sogenannte ,Flower Plate* hat dabei am Rand der Kavititen
Stromungsbrechern &hnliche Einkerbungen, die den gas/fliissig Stoffaustausch stark
erhohen. Ein erstes Gerdt zum Betrieb von MTPs mit der Moglichkeit zur Erfassung von
pO2, pH und OD wurde von Kensy et al. (2009) vorgestellt. Die Kombination mit einem
Pipettierroboter ermdoglicht dabei zusétzlich automatisierte Zugaben von zum Beispiel

Induktionsmittel (Huber ef al. 2009).

Losungen zur fehlenden Zudosierungen von Substraten beziehungsweise zur Kontrolle des
pH wurden von Weuster-Botz et al. (2001a) durch ein Pumpen-/Ventilsystem fiir
Schiittelkolben und von Buchenauer et al. (2009) und Funke et al. (2010a,b), durch die
Entwicklung einer Mikrodosiertechnik fiir MTPs, vorgestellt. Alternativ dazu wurden
sowohl auf Diffusion aus einem Polymer (Jeude et al. 2006), als auch enzymatischer

Stoffwandlung (Panula-Perila et al. 2008) basierende Freisetzungssysteme entwickelt.

3.2.2 Blasensaulen

Bei Blasensdulen erfolgt der Leistungseintrag allein durch einen am Boden des Reaktors
eingebrachten Gasvolumenstrom. Zur Verteilung und Zerkleinerung der Gasblasen geschieht
dies meist iiber eine Sinterglasfritte oder eine perforierte Platte. Dadurch sind ohne grof3en

apparativen Aufwand vergleichsweise hohe kza erreichbar (Weuster-Botz 2005).

Abb. 3.9:  Photo der parallelen Blasensdulen nach Tang et al. (2006).
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Ein paralleles Blasensdulensystem aus 24 Milliliter-Reaktoren (mit jeweils 10 mL
Fiillvolumen) mit der online Messung von pO; und pH iiber optische Sensoren, sowie der
Moglichkeit, iiber Ammoniak oder CO; den pH zu regeln, wurde von Tang et al. (2006) und
Isett et al. (2007) vorgestellt (siche Abb. 3.9). Zur besseren Durchmischung kann das System

zusitzlich noch mit bis zu 500 min™ geschiittelt werden.

Andere Arbeitsgruppen entwickelten Blasensdulen mit 8 (Frachon et al. 2006), 12 (Doig et
al. 2005) beziehungsweise 16 parallelen Reaktoren (Altenbach-Rehm et al. 1999, Weuster-
Botz et al. 2001b, Havel et al. 2008). Eine Besonderheit stellt die geriihrte Blasenséule von
Weuster-Botz et al. (2002) dar, die durch ein zusitzlich eingebautes Riihrorgan eine

Steigerung des kza auf > 0,3 s erreicht.

Ein Nachteil an Blasensdulen ist, dass sie sich verfahrenstechnisch von Riihrreaktoren vor
allem beziiglich des Leistungseintrags und der Energiedissipation unterscheiden und die

erhaltenen Ergebnisse somit nur eingeschréinkt skalierbar sind (siehe auch Kapitel 3.2.4).

3.2.3 Geruhrte Systeme

Parallele Riihrreaktoren im Milliliter-MaBstab sind ein effizientes Mittel zur
,Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklung®, da sie verfahrenstechnisch vergleichbare
Eigenschaften wie Riihrreaktoren im Labor- und Pilotmafstab haben (Hortsch und Weuster-
Botz 2010b, Marques et al. 2010). Aus diesem Grund ist meist eine bessere Skalierbarkeit
von Ergebnissen aus dem Milliliter-MaBstab in den Liter-MaBstab gegeben. Eine Ubersicht
iiber die wichtigsten parallelen Riihrreaktoren und deren Eigenschaften ist in Tabelle 3.2
angegeben. Es ist zu erkennen, dass sich die einzelnen Reaktorkonzepte beziiglich
Arbeitsvolumen, Parallelisierungsgrad und vor allem beziiglich des erreichbaren

Sauerstoffeintrags unterscheiden.

Die bisher publizierten parallelen Milliliter-Riihrreaktorsysteme lassen sich in zwei

Hauptgruppen einteilen:

1) miniaturisierte Riithrreaktoren, die geometrisch dhnlich zu Riihrreaktoren des Labor- und

Produktionsmaf3stabs sind

2) neue Reaktorkonzepte, die speziell fiir den Milliliter-MaBstab entwickelt wurden.
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Zur ersten Gruppe gehoren im Wesentlichen die Arbeiten von Lamping et al. (2003), Betts
et al. (2006) und Gill ef al. (2008a). Diese Reaktoren sind, analog zu Reaktoren im Liter-
MafBstab, meist mit entsprechend miniaturisierten Begasungseinrichtungen und Riihrorganen

ausgestattet.

Die online Erfassung von pO,, pH und teilweise auch OD erfolgt meist liber in den
Reaktordeckel oder —boden eingebaute miniaturisierte optische Sonden. Ein Vorteil dieser
Reaktoren ist, dass fiir die Skalierung von Prozessen bekannte geometrische Parameter (zum
Beispiel H/D- oder d/D-Verhiltnis) oder ProzesskenngroBen (zum Beispiel Begasungsrate)
konstant gehalten werden konnen. Weiterhin liegen dhnliche hydrodynamische Verhéltnisse

wie im Liter-Mafstab in den Reaktoren vor.

Ein wesentlicher Nachteil der beschriebenen Reaktoren ist die Schwierigkeit, diese
hochgradig zu parallelisieren. Der Grund dafiir ist, dass bisher keine einfache technische
Losung gefunden wurde, Gasvolumenstrome im mL min” Bereich zu dosieren, oder auch
Zugaben von Substrat und Titrationsmitteln ohne erheblichen apparativen Aufwand zu
realisieren. Weiterhin ist sowohl die Verbindung der notwendigen Kabel und Schlduche, als

auch die nachfolgende Reinigung ab einem hdheren Parallelisierungsgrad nur noch schwer
durchfiihrbar.

Um die erwdhnten Probleme vor allem beziiglich des apparativen Aufwands und des
Parallelisierungsgrades zu beheben, wurden neue Reaktorkonzepte fiir den
Milliliter-MaBstab entwickelt. Harms et al. (2006) publizierten ein System, bei dem 12 bis
24 Reaktoren kreisformig angeordnet sind und mit dem sequenziell automatisierte
Probenahmen durchfiihrbar sind. Optische Sensoren am Boden der Reaktoren ermdglichen
es online pO,, pH und Fluoreszenz zu erfassen (Kostov ef al. 2001). Der Sauerstoffeintrag
des Systems erfolgt durch Oberflichenbegasung. Die Moglichkeit automatisierte
Zulaufprozesse und Zugaben von pH-Titrationsmittel zu realisieren, ist bisher fiir dieses

System nicht bekannt.

Eine weitere Miniaturisierung von Riihrreaktoren auf nur 0,15 mL Arbeitsvolumen wurde
von Szita et al. (2005) und Zhang et al. (2006) vorgenommen. Das System nutzt einen
Magnetriihrer, der zur Homogenisierung des Mediums eingesetzt wird. Sauerstoff wird dabei
durch Oberfldchenbegasung iiber eine gaspermeable Membran eingetragen (Zanzotto et al.
2004) und pO,, pH und OD koénnen durch optische Sensoren erfasst werden (Zanzotto et al.
2006).
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Einen auf der Kavitidt einer MTP beruhenden Bioreaktor mit 0,1 mL Arbeitsvolumen und
einem magnetischen Riihrer zur Homogenisierung, wurde von van Leeuwen et al. (2009)
entwickelt. Durch elektrochemischer Sensoren kénnen pO,, pH und Biomasse online erfasst

werden (van Leeuwen ef al. 2010).

Die beiden letztgenannten Reaktorsysteme ermoglichen zwar durch ihre kleine Abmessung
eine gute Parallelisierung, jedoch ist durch das geringe Arbeitsvolumen die zuséitzliche
Probennahme fiir beispielsweise HPLC-Analysen stark eingeschrinkt. Weiterhin scheint
eine automatische Zudosierung von Substraten oder Titrationsmitteln sehr schwierig, da

deren Volumina im Nanoliter-Bereich liegen wiirden.

Sterilzas
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Abb. 3.10: Geriihrtes Parallelreaktorsystem im Milliliter-MaBstab nach Puskeiler et al. (2005a): Photo des
Parallelreaktorsystems mit 48 Riihrkesselreaktoren (A) und schematischer Aufbau der Milliliter-
Reaktoren (B).
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Bioreaktorblock

Ein vollkommen neuer Ansatz war die Entwicklung eines ,Bioreaktorblocks® (siehe
Abb. 3.10) zum parallelen Betrieb von 48 Riihrreaktoren unter kontrollierten Bedingungen
(Puskeiler et al. 2005a, Weuster-Botz et al. 2005). Die Einwegreaktoren aus Polystyrol
haben ein Arbeitsvolumen von 8 bis 14 mL und enthalten vier Stromungsbrecher zur
Unterstiitzung der vollstdndigen Durchmischung. Jeder Reaktor besitzt einen eigenen
Riihrer, der von einem magnetisch-induktiven Antriebssystem in Rotation versetzt und tliber
einen Warmetauscher temperiert wird (siche Abb. 3.10B). Die sterile Sauerstoffversorgung
erfolgt durch Gas-induzierenden Riihrorgane, die iiber Hohlachsen Gas aus dem Kopfraum
jedes Reaktors ansaugen und durch Querbohrungen ins Medium dispergieren (siche

Abbildung 3.10B).

Durch die vorliegende zweigeteilte Ringstromung wird eine gleichméBige Verteilung der
angesaugten Gasphase im Reaktionsmedium ermdglicht. Der Sauerstoffeintrag steigt mit der
Drehzahl und erreicht im Drehzahlbereich zwischen 2000 und 2800 min™' einen kra von

0,1 bis 0,4 s™' (Puskeiler ez al. 2005a).

A

| e
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o Bpt "
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Abb. 3.11: Bioreaktorblock integriert in einen Laborroboter. 1: Pipettierarm, 2: Bioreaktorblock,
3: Vorlagengefifie fir Flissigkeiten, 4: MTP-Greifer, 5: MTP-Waschstation, 6: MTP-Lesegerit,
7: Riihrersteuerung (modifiziert nach Kusterer 2007).
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Zur Prozessiiberwachung und —kontrolle ist jeder Reaktor mit zwei immobilisierten
chemischen Sensoren fiir pH und pO, am Reaktorboden ausgeriistet, die beriihrungslos
online von unter den Reaktoren platzierten optischen Ausleseeinheiten erfasst werden
(Kusterer et al. 2008). Abbildung 3.11 zeigt die Kombination des Bioreaktorblocks mit
einem Laborroboter. Dadurch konnen automatisierte Zulaufverfahren, sowie die Titration
von Base oder Sdure zur pH-Regelung fiir jeden Reaktor individuell realisiert werden.
Weiterhin kénnen Probenahmen, sowie eine at-/line Analyse der Proben auf beispielsweise
Biomassekonzentration, fluoreszierende Produkte oder Enzymaktivitit automatisiert

erfolgen (Knorr et al. 2007, Vester et al. 2009).

Die Nutzbarkeit des Milliliter-Parallelbioreaktorsystems fiir die Durchfiihrung von 48
parallelen Reaktionen wurde bisher fiir die Kultivierung von Escherichia coli (Puskeiler et
al. 2005b, Kusterer et al. 2008, Hortsch und Weuster-Botz 2011), Saccharomyces cerevisiae
(Kusterer et al. 2008), Bacillus subtilis (Knorr et al. 2007, Vester et al. 2009) und
Cupriavidus necator (Hofel et al. 2010) nachgewiesen. Dabei zeigte sich eine hohe parallele

Reproduzierbarkeit der Prozessdaten.

3.2.4 Verfahrenstechnische Betrachtung

Fiir die zuverldssige Skalierung von Prozessen aus parallelisierten Milliliter-Reaktoren in
Reaktoren des Labor- und PilotmaBstabs ist es wichtig, die verfahrenstechnischen
Charakteristiken des jeweiligen Systems zu kennen. Im Folgenden wird deshalb eine
verfahrentechnische Betrachtung der in den Kapiteln 3.2.1 bis 3.2.3 beschriebenen

Parallelsysteme vorgenommen.

Leistungseintrag

In Riihrreaktoren des Labor- und Produktionsmal3stabs mit Scheibenblattrithrern werden, je
nach Riihrerdrehzahl und ReaktorgroBe, meist Leistungseintrige von 5 bis 15 W L™
gemessen. Der Leistungseintrag in geschiittelten Systemen ist fiir die meisten Betriebspunkte
geringer als in Riihrreaktoren. Fiir Schiittelkolben ermittelten Biichs et al. (2000a)
Leistungseintrige bis 4 WL fir sehr hohe Schiittelfrequenzen von > 300 min™'. Die
Leistungscharakteristik fiir Schiittelkolben ergibt dabei selbst fiir hohe Re-Zahlen keine
konstante Ne-Zahl und damit eine andere Hydrodynamik als diese fiir Riihrreaktoren bekannt

ist (Biichs et al. 2000b, siche zum Vergleich auch Abb. 3.3).
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Fiir MTPs wurden bisher keine Messdaten zum Leistungseintrag publiziert. Zhang et al.
(2008), sowie Barrett ef al. (2010) schitzten aus CFD-Simulationen den Leistungseintrag fiir
MTPs mit 96-Kavititen und 24-Kavititen zu maximal 0,1 W L™ bezichungsweise 1 W L™
ab.

Der Leistungseintrag in miniaturisierten Blasensdulen erfolgt lediglich durch den
eingebrachten Gasvolumenstrom und ist damit wesentlich geringer als der in Riihrreaktoren
oder Schiittelkolben. Messungen von Weuster-Botz et al. (2001b) ergaben Werte
unter 0,2 W L', Durch Einsatz von zusitzlichen Rithrorganen in Blasensiulen kann der

Leistungseintrag auf mehr als | W L™ gesteigert werden (Weuster-Botz et al. 2002).

Fiir geriihrte Milliliterreaktoren liegen bisher nur wenige Messwerte fiir den
Leistungseintrag vor. Gill ef al. (2008b) nutzten einen Drehmomentsensor zur Erfassung des
Leistungseintrags. Die erstellte Leistungscharakteristik zeigte den Beginn des turbulenten
Bereichs fiir Re> 8000 mit einer Ne-Zahl von 3,5. Dieser Wert liegt in einem zu
Standardriihrreaktoren vergleichbaren Bereich, der fiir 6-Blatt-Scheibenriihrer bei Ne =4 — 5
liegt (Zlokarnik 2005). Weitere Abschétzungen des Leistungseintrags in geriihrten Milliliter-
Reaktoren wurden unter Verwendung von CFD von Lamping et al. (2003) und Puskeiler et
al. (2005b) vorgenommen und ergaben vergleichbare Grofenordnungen wie in Reaktoren

des Labor- und Pilotmal3stabs.

Sauerstoffeintrag

Der maximale Sauerstoffeintrag der verschiedenen Parallelsysteme unterscheidet sich
teilweise stark. So sind in MTPs und Schiittelkolben meist za < 0,1 s messbar (Marques et
al. 2010). Neuere Entwicklungen einer MTP mit verdnderten Kavitdten erreichen laut Funke
et al. (2009) k,a von ca. 0,16s". Diese Werte liegen dennoch deutlich unter den bei
Standardbedingungen in Riihrreaktoren erreichten Werten von ca. 0,3 s (Van’t Riet 1979,

Middleton 1985, siehe auch Kapitel 3.1.3).

Miniaturisierte Blasensdulen erreichen 4k a von bis zu 0,2 s und tragen damit wesentlich
mehr Sauerstoff in das Medium ein als geschiittelte Systeme (Weuster-Botz 2005). Im Falle
der geriihrten Blasensdule von Weuster-Botz et al. (2002) werden sogar kza>073s"

erreicht.

Die Sauerstoffiibergangskoeffizienten der verschiedenen Milliliter-Riihrreaktoren weichen

stark voneinander ab (Tab. 3.2). Die erreichbaren maximalen k;a reichen von sehr niedrigen
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Werten (0,02 s, Szita et al. 2005) bis zu Werten, die hoher als in Standardriithrreaktoren
sind (> 0,4 s™', Puskeiler et al. 2005a).

Maximale lokale Energiedissipation

Nur wenige Arbeiten zur Messung der maximalen lokalen Energiedissipation in
miniaturisierten Systemen sind bisher publiziert. Fiir MTPs und Blasensdulen sind keine
Messwerte verfligbar. Aus den geringen erreichbaren Leistungseintrigen kann jedoch
geschlussfolgert werden, dass das Verhéltnis e,,/eo wesentlich geringer als in

Riihrreaktoren ist (Weuster-Botz 2005).

Fiir Schiittelkolben bestimmten Peter et al. (2006) die maximale lokale Energiedissipation
mittels eines fliissig/fliissig Dispersionssystems (sieche auch Kapitel 3.1.4). Das Verhéltnis
emax/€o liegt demnach im Schiittelkolben zwischen 3 und 6 und ist damit deutlich geringer als

in Standardriihrreaktoren (&,4,/eo= 10 — 30).

Fiir Milliliter-Riihrreaktoren liegen bisher fiir keines der Systeme aus Tabelle 3.2 Daten zur
maximalen lokalen Energiedissipation vor. Aufgrund der relativ hohen erreichbaren
Leistungseintrége und einer vergleichbaren Hydrodynamik kann jedoch von einem dhnlichen

Verhalten wie in Standardriihrreaktoren ausgegangen werden.
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3.3 Streptomyces tendae
3.3.1 Morphologie und Wachstum

Die Gattung der Streptomyceten gehdrt zur Ordnung der Actinomyceten und damit zu den
gram-positiven Bakterien. Aufgrund ihres ausgeprdgten Sekunddrmetabolismus zédhlen die
Streptomyceten zu den grofiten Produzenten medizinisch relevanter Antibiotika und
Antimykotika (Watve et al. 2001). Wichtige Beispiele sind Ampheroticin B, Nystatin,
Streptomycin und Tetracyclin. Neben diesen niedermolekularen Bausteinen werden auch
Proteine wie Streptavidin, Migrastatin und mehrere Restriktionsenzyme gebildet. AuBBerdem
werden Streptomyceten vermehrt zur Expression heterologer Proteine eingesetzt (Binnie et

al. 1997).

Die Spezies Streptomyces tendae wurde erstmals 1970 aus Bodenproben der Region Nikko
in Japan isoliert (Ddhn et al. 1976). Wie die meisten Actinomyceten gehort S. tendae zu den
Sporenbildnern, wobei die Sporen an den Lufthyphen gebildet werden (Schlegel 1992).
S. tendae kann sowohl als fadenformiges Myecel, als auch als Pellet wachsen (Abb. 3.12).
Die Morphologie ist dabei von zahlreichen Faktoren wie Ndhrmedienzusammensetzung,
Kultivierungsparametern (zum Beispiel Temperatur, pH, Animpfmenge) und im
Reaktionssystem auftretenden mechanischen Kriften abhidngig (Metz und Kossen 1977,
Papagianni 2004). Fiir Actinomyceten wurden bisher nur wenige Untersuchungen zur
genauen Ursache der Bildung von Pellets durchgefiihrt. Laut Vecht-Lifshitz et al. (1990)
kommt bei S. tendae die Pelletbildung durch hydrophobe Wechselwirkung zwischen den

Zellwanden zustande.

Abb. 3.12: Elektronenmikroskopische Aufnahme des Mycels (A; Quelle: University of Strathclyde,
Glasgow, Schottland) und lichtmikroskopische Aufnahme der Pellets (B) von Streptomyces spp.
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Je nach Stamm und Stoffwechselprodukt kann die Wachstumsmorphologie einen starken
Einfluss auf die Produktbildung haben (Braun und Vecht-Lifshitz 1991). Die Mycelform hat
den Vorteil, dass schnelleres Wachstum moglich ist, da es nicht zu intrazelluldren
Transportlimitationen kommen kann. Weiterhin ist bei Prozessen, deren Produktbildung
unabhidngig von der Morphologie ist, hdufig die Raum-Zeit-Ausbeute besser
(Wucherpfennig et al. 2010). Nachteilig kann sich die bei Mycelwachstum meist stark
erhohte  Viskositit des  Kulturmediums auswirken, die  verfahrenstechnische

Herausforderungen an den Betrieb der Bioreaktoren stellt (siche Kapitel 3.3.4).

Das Wachstum als Pellet ist immer dann von Vorteil, wenn die Produktbildung bei dieser
Morphologie wesentlich gesteigert ist. Weiterhin ergeben sich durch das meist
niedrigviskose Verhalten des Kulturmediums prozesstechnische Vorteile bei der
Kultivierung und Aufarbeitung (Wucherpfennig et al. 2010). Ein wesentlicher Nachteil von
Pellets ist, dass die inneren Zonen durch Transportlimitationen wenig oder gar nicht mit
Néhrstoffen und vor allen Dingen Sauerstoff versorgt werden (Hille et al. 2009). Dieser
Effekt ist umso ausgeprigter, je grofler der Gesamtdurchmesser der Pellets ist, so dass es im
Inneren zu einer Verringerung oder sogar zum Absterben der Biomasse kommt (Hille ez al.

2005).

Morphologische Untersuchungen mit den Mycel- und Pelletgeometrien wurden von Reichl

et al. (1992a) und Treskatis et al. (1997) durchgefiihrt.

3.3.2 Nikkomycin Z

Nikkomycine gehoren zur Gruppe der Peptid-Nukleosid Antibiotika und werden u.a. von
S. tendae gebildet. Diese Gruppe von Antibiotika kann in den Aufbau der Zellwand bei
Hefen, Pilzen und Insekten eingreifen (Hector 1993). Es wurden bisher ca. 30 verschiedene
Nikkomycine beschrieben, wobei im Wildtyp die Nikkomycine X (ca. 60 %) und Z
(ca. 30 %) die biologisch aktiven Hauptkomponenten darstellen und Nikkomycin Z die
pharmakologisch interessante Verbindung ist (Hector ef al. 1990).

Eine Identifikation der unterschiedlichen Nikkomycine ist tiber die jeweiligen
UV-Absorptionsmaxima moglich (Fiedler 1984). Das Maximum bei Nikkomycinen mit
Pyrimidinring (Nikkomycin Z) liegt bei 260 nm, wéhrend der Imidazolring (Nikkomycin X)

bei 290 nm maximal absorbiert.
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Abb. 3.13:  Strukturformel von Nikkomycin Z.

Aufgrund des in der Struktur vorhandenen Pyrimidinrests (Abb. 3.13) besitzt Nikkomycin Z
Ahnlichkeit mit UDP-N-Acetylglucosamin und wirkt als natiirlicher Hemmer von
Chitinsynthasen (Goldberg et al. 2000, Graybill et al. 2007). Die pharmazeutische
Wirksamkeit wurde bereits in praklinischen Phasen und klinischen Studien der Phase I (orale
Verabreichung) nachgewiesen. Dabei konnte eine sehr gute Vertriglichkeit von
Nikkomycin Z bis zu 2,5 g pro Patient und Tag verzeichnet werden (Nix ef al. 2009). Derzeit
finden weitere Studien an der University of Arizona zur Behandlung der

Coccidioidomykosen (Valley Fever) statt (Galgiani 2007).

Einige Veroffentlichungen befassen sich mit der Biosynthese und genetischen Organisation
des Nikkomycin-Biosyntheseclusters (Bruntner ef al. 1999, Lauer et al. 2001). Dabei konnte
das vollstindige Gencluster (ca. 22 Gene) identifiziert werden (Bormann 2002). Der
Biosyntheseweg von Nikkomycin Z wurde ndher von Bruntner et al. (1999) untersucht. Die
Verkniipfung der Nikkomycinsynthese zwischen Primidr- und Sekundérstoffwechsel wird
dabei iiber das Nukleosid Uridin und iiber die Aminosédure L-Lysin hergestellt. Im
Syntheseweg wurden weiterhin zwei P450 Monooxygenasen identifiziert, die zur
Sauerstoffabhédngigkeit der Nikkomycinbildung beitragen konnten. Lohr ef al. (1989) fanden
in thren Untersuchungen, dass Nikkomycin Z sowohl beim Vorliegen von Mycel-, als auch

Pelletwachstum gebildet wird.

Criiger et al. (1985) flihrten Stabilitdtsuntersuchungen mit Nikkomycin Z durch und stellten
einen deutlichen Zerfall bei pH > 6 fest.
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3.3.3 Kultivierung in Bioreaktoren

Allgemein ldsst sich das Wachstum von Mikroorganismen in Satzkultivierungen in sechs

Wachstumsphasen unterteilen (Abb. 3.14):

I Adaptionsphase

I Ubergangsphase I

III exponentielle Wachstumsphase
IV Ubergangsphase 11

V stationidre Phase

VI Absterbephase

dn(x)

1l \Y V

Abb. 3.14: Idealisierte Wachstumskurve einer Mikroorganismenkultur im Satzverfahren.

Bei Mycel und Pellet bildenden Mikroorganismen liegt im Gegensatz zu den meisten
Bakterien und Hefen eine stark ausgepridgte stationdre Phase vor, in der meist die
Produktbildung erfolgt (Papagianni 2004). Dadurch betrigt die gesamte Kultivierungsdauer,

auch in einfachen Satzkultivierungen, hdufig mehr als 100 h.

Die spezifische Wachstumsrate u ldsst sich aus dem Anstieg der Biomasse iiber die Zeit
berechnen (Gleichung 34), wobei die maximale spezifische Wachstumsrate u,,,, wihrend der

exponentiellen Wachstumsphase vorliegt.

(34)

¢x ... Biotrockenmassekonzentration [g L]
t ...Zeit[h]
u ...spezifische Wachstumsrate [h™']
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Bisher sind nur relativ wenige Arbeiten zur definierten Kultivierung von S. tendae und der
Nikkomycin Z-Produktion in Bioreaktoren des Labormafstabes bekannt. Criiger et al.
(1985) entwickelten ein feststofthaltiges optimiertes Produktionsmedium mit den
Hauptbestandteilen  Sojamehl  (Stickstoffquelle), sowie einer Kombination der
Kohlenstoffquellen Stirke und Mannit. Fiir Wachstum und Produktion wurde experimentell
ein optimaler pH von 5,5 bestimmt. Weiterhin zeigte sich in Temperaturversuchen, dass bei
24 °C eine optimale Nikkomycin Z-Bildung stattfindet, wobei das Wachstum bei dieser
niedrigen Temperatur verringert ist. Das Temperaturoptimum fiir das Wachstum liegt laut

Reichl et al. (1992b) bei 35 °C bis 37 °C.

Mit einem auf Criiger et al. (1985) aufbauenden optimierten Produktionsmedium und der
Produktionsmutante S. fendae Tii 901/S 2466 konnten Schiiz et al (1993) im
Zulaufverfahren bei 27 °C nach 328 h ca. 6 g L' Nikkomycin Z produzieren. Nachteilig,
sowohl fiir einen definierten Prozessverlauf, als auch fiir die nachfolgenden

Aufarbeitungsschritte sind dabei jedoch die im Medium enthaltenen Feststoffe.

Aus diesem Grund wurde von Schiiz ef al. (1993) ein vollstindig 16sliches Komplexmedium
entwickelt, bei dem das feststoffhaltige Sojamehl im Wesentlichen durch Pepton und
Hefeextrakt ersetzt wurde. Das Medium konnte erfolgreich fiir kontinuierliche
Kultivierungen  eingesetzt  werden, wobei im  stationdren  Zustand  eine
Biotrockenmassekonzentration (BTM) von 20 g L' und eine Nikkomycinbildungsrate von
36 mg L™ h'' erreicht wurde. Die maximale Wachstumsrate wihrend der Satzkultivierung

am Anfang des Prozesses lag bei tmar = 0,2 h™' (Schiiz 1990).

Alternativ wurden von Lohr et al. (1989) und Hege-Treskatis et al. (1992) Kultivierungen in
definiertem Mineralmedium durchgefiihrt. Wachstum und Nikkomycinbildung waren dabei
jedoch wesentlich geringer als in komplexen Mineralmedien. Maximal konnten in
optimierten Zulaufverfahren mit Mineralmedium 1 g L' Nikkomycin Z produziert werden
(Waldraft et al. 1997). Trotzdem ist der Einsatz definierter Medien teilweise vorteilhaft.
Zum einen konnen die einzelnen Effekte von Néhrstoffen auf die Produktbiosynthese
quantitativ bestimmt werden und zum anderen limitierende Nahrstoffe besser identifiziert
und reguliert werden (Hege-Treskatis et al. 1992). So wurde von Mundry und Kuhn (1991)
die Steigerung der Nikkomycinbildung bei niedrigen Phosphatgehalten reaktionstechnisch
modelliert und experimentell nachgewiesen. Ein strukturiertes Modell der

Nikkomycinproduktion fiir definierte Mineralmedien wurde von King (1997) publiziert.
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Weiterhin erreichten Criiger et al. (1985) und Fielder ef al. (1982) eine Steigerung der
Nikkomycinbildung durch Zugabe von Biosyntheseintermediaten oder —vorstufen wie zum

Beispiel Uracil oder L-Lysin.

3.3.4 Rheologisches Verhalten

Bei der Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen wie beispielsweise
S. tendae @ndert sich das rheologische Verhalten der Kulturldsung teilweise stark. Beim
Wachstum als Pellet erhoht sich die Viskositit des Kulturmediums nur geringfiigig und es
liegt weiterhin anndhernd Newton’sches Verhalten vor (Wucherpfennig ef al. 2010). Bei
Mycelwachstum hingegen erhoht sich die Viskositéit der Kulturlosung und es wird ein nicht-
Newton’sches strukturviskoses Verhalten gemessen (Riley et al. 2000, siehe auch Kapitel
3.1.5). Der Grund dafiir sind die ineinander verzweigten Mycelfiden der Mikroorganismen.
Die Strukturviskositit folgt aus der Ausrichtung der Mycelstrukturen entlang der
Wirkungsrichtung der auftretenden Kréfte, weshalb sich in Bereichen groBerer Scherkrifte
die Viskositét reversibel verringert (Nienow 1990). Aus diesem Verhalten resultiert eine
ungleichméBige Verteilung der Viskositit innerhalb des Bioreaktors, die wichtige
verfahrenstechnische Groflen wie zum Beispiel gas/fliissig-Stofftransport und die
Hydrodynamik beeinflusst (siche auch Kapitel 3.1.5). Dies kann vor allem zu Problemen
beziiglich des Sauerstoffeintrags fithren. Badino ef al. (2001) beobachteten einen 20-fache
Verringerung des kza wihrend der Kultivierung von Mycel bildenden Mikroorganismen.
Weiterhin kann die erhohte Viskositdt zu Problemen beziiglich des Leistungseintrags fiihren,
da vor allem bei der Ubertragung von Laborprozessen in Reaktoren des
Produktionsmafistabs die verfiigbare Motorleistung hiufig ein limitierender Faktor ist

(Junker et al. 2008).

Das strukturviskose Verhalten stellt daher eine wichtige Prozessgrofle bei der Kultivierung
Mycel bildender Mikroorganismen dar. Messtechnisch kann das rheologische Verhalten der
Kulturlosung in herkémmlichen Rheometern zum Beispiel des Searle-Typs erfasst werden

(Oolman et al. 1986).

Die erhaltenen FlieBkurven lassen sich fiir den praxisrelevanten Bereich sehr gut mit dem
Ostwald-de-Waele Gesetz (Gleichung 25) beschreiben (Henzler und Schifer 1987), so dass
eine Darstellung des Konsistenzindex K und des Fliefindex m iiber die Zeit moglich ist.

Warren et al. (1995) untersuchten den Verlauf beider Parameter fiir die Kultivierung von
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drei verschiedenen Streptomyces-Stammen. Bei allen Kultivierungen zeigte sich der gleiche
qualitative Verlauf. Der Konsistenzindex K steigt wihrend der exponentiellen
Wachstumsphase stark an, wihrend sich in der stationdren Phase ein relativ konstanter Wert
einstellt. Umgekehrt verhélt es sich mit dem FlieBindex m, der zu Beginn des Prozesses stark
fallt und im weiteren Verlauf nahezu konstant ist. Erst am Ende des Prozesses, wenn die

Absterbephase beginnt, sinkt der Konsistenzindex und der FlieBindex steigt leicht.

Einige Autoren fanden einen exponentiellen Zusammenhang zwischen Konsistenzindex K

und Biotrockenmassekonzentration cy:
)
K~c, (35)

wobei der Exponent 6 zwischen 2 und 4 liegt (Henzler und Schéfer 1987, Allen und
Robinson 1990, Olsvik und Kristiansen 1994, Riley et al. 2000).
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4 Material und Methoden

4.1  Verwendete Bioreaktorsysteme
4.1.1 Milliliter-Bioreaktor mit Paddelrihrorgan

Die verschiedenen Prototypen des Paddelriihrorgans (technische Zeichnungen siehe
Anhang A2) wurden aus Poly-(Ether-Ether-Keton) (PEEK) Rundmaterial (Fa. Sahlberg,
Feldkirchen) gefertigt und mit Sm,Co;7-Magneten (Fa. IBS Magnet, Berlin) bestiickt. Der
Antrieb der auf einer Achse befestigten Rilhrorgane erfolgte magnetisch induktiv entweder
im Bioreaktorblock (Weuster-Botz et al. 2005; siehe auch Abb. 3.10) oder durch einen
Einzelmagneten mit Steuergerdt (MIXcontrol 40 speed, 2mag AG, Minchen). Der
Betriebsbereich des Paddelriihrorgans fiir Kultivierungen liegt zwischen 600 und 1600 min™.
Um den Verschleill zu minimieren, wurden Lagerbuchsen aus Zedex-530 (Fa. Fermetronic,
Miuinchen) zwischen Rihrorgan und Achse in die Zentrumsbohrung eingepresst. Die
Ruhrorgane wurden in Einwegbioreaktoren ohne Stromungsbrecher (Abb. 4.1; Mini-
Bioreaktor HTBD, Fa. 2mag AG, Minchen) bei einem Fillvolumen von 8 bis 12 mL

betrieben.

a6

@226

20,3

I

I L

!
0,25

0.8 Il Schnitt A- A (1:1) L3l

Abb.4.1:  Verwendete Einwegbioreaktoren ohne Strémungsbrecher fir den Betrieb des Paddelriihrorgans
(in Kooperation mit der 2mag AG, Miinchen erarbeitet).
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4.1.2 Milliliter-Bioreaktor mit Gas-induzierendem Rihrorgan

Das Gas-induzierende Ruhrorgan (Abb. 4.2A; Puskeiler 2004, Kusterer 2007) wurde im
Einwegbioreaktor mit Stromungsbrechern (Mini-Bioreaktor HTBD, Fa. 2mag AG,
Minchen) mit einem Fullvolumen von 12 mL betrieben. Der Antrieb der auf einer
Hohlachse befestigten Rihrorgane erfolgte magnetisch induktiv  entweder im
Bioreaktorblock (Weuster-Botz et al. 2005; siehe auch Abb. 3.10) oder durch einen
Einzelmagneten mit Steuergerdt (MIXcontrol 40 speed, 2mag AG, Munchen). Der
Betriebsbereich des Rihrorgans fiir Kultivierungen liegt bei 1800 bis 3000 min™, um
Gasinduktion zu ermdglichen. Die wichtigsten geometrischen Abmessungen sind in
Abbildung 4.2B angegeben

A B

Komponente ~ Abmessung

/ [mm]
D 20,3
nt d 14,5
A\ 4 h
d

8

D

Abb. 4.2:  Photo (A) und geometrische Abmessungen (B) des verwendeten Gas-induzierenden Rihrorgans.

4.1.3 Laborrihrreaktor

Fur verfahrenstechnische Referenzmessungen wurde ein Laborrihrreaktor (KLF 2000, Fa
Bioengineering, Wald, Schweiz) mit Motorantrieb und drei 6-Blatt-Scheibenrihrern
verwendet. Die geometrischen Abmessungen des Reaktors sind in Abbildung 4.3 angegeben.
Der Reaktor wurde mit einem Arbeitsvolumen von 1,7L wund in einem
Riihrerdrehzahlbereich von 100 bis 1700 min™ betrieben. Die Begasung erfolgte tiber einen
Begasungsring am Reaktorboden, dem ein Massendurchflussmesser vorgeschaltet wurde.
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Abb. 4.3:  Schematische Abbildung und Geometrie des verwendeten Laborriihrreaktors.
4.2  Verfahrenstechnische Charakterisierung des Paddelriihrorgans im Milliliter-

Bioreaktor

4.2.1 Verwendete Modellfluide und Bestimmung der Rheologie

Zur verfahrenstechnischen Charakterisierung der unterschiedlichen Riihrreaktoren kamen

verschiedene viskose Modellfluide zum Einsatz, die dem FlieRverhalten realer biologischer

Systeme ahnlich sind. Es wurden Modellfluide gewahlt, die sowohl ein Newton’sches, als

auch strukturviskoses Verhalten zeigen. Die Stoffe und deren rheologischen Eigenschaften

sind in Tabelle 4.1 angegeben. Die entsprechenden Stoffe wurden alle in 0,5M

Na,SO,-L6sung gelost, die vorher in VE-Wasser angesetzt wurde.

Tab.4.1:  Verwendete Modellfluide zur Abbildung unterschiedlich viskoser Biosuspensionen.
Modellfluid Rheologie Anteil Hersteller
niedrigviskoses Newton’sches
Na,SO4 05M Roth
Verhalten
) hoher viskoses Newton’sches
Glycerin 10 -90 % (v/v) Roth
Verhalten
Polyethylenglycol  hoher viskoses Newton’sches
5-20 % (w/v) VWR
20000 (PEG) Verhalten
Xanthan (XG) strukturviskoses Verhalten 0,1-0,7 % (w/v) Roth
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Die Bestimmung der Rheologie erfolgte in einem Rheometer mit Doppelspalt-Messsystem
(Messsystem 0/115, Rheomat 115, Fa. Contraves, Zirich, Schweiz). Das Rheometer kann
die jeweilige Viskositat fiir Schergeschwindigkeiten im Bereich von 0,226 bis 3430 s™ in 30
voreingestellten Intervallen messen. Fir die Messung wurden 12 mL der zu messenden
Flussigkeit blasenfrei in den Doppelspalt gegeben und bei einer Temperatur von 29 °C

vermessen.
4.2.2 Bestimmung des Leistungseintrags

Zur Bestimmung des Leistungseintrags im Milliliter-Reaktor mit Paddelriihrorgan wurde das
Uber die Flussigkeit auf die Reaktorwand Ubertragene Drehmoment (/) gemessen. Aus
diesem l&sst sich mit der Winkelgeschwindigkeit (w) nach folgender Formel der
Leistungseintrag berechnen:

P=M-wo=M-2-7-n (36)

Milliliter-Reaktor auferhalb fixierte Achse
\’ / ]

Riihrorgan \ y

magnetischer

Antrieb
W

Adapter > |’ _|

| —

Drehmomentsensor ——»

Abb. 4.4:  Schematischer Versuchsaufbau zur Bestimmung des Leistungseintrags im Milliliter-Bioreaktor
mit Paddelriihrorgan.

Da durch das geringe Reaktorvolumen sehr geringe Drehmomente vorliegen, kam ein
spezieller Drehmomentsensor (DG1-3, Modia Mess- und Datentechnik GmbH,

Neckargmiind) zum Einsatz, der Drehmomente im Bereich von 0,01 bis 100 mN m messen
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kann. Die vom Drehmomentsensor gemessenen digitalen Werte wurden Uber einen A/D-
Wandler (M312.10 Modia Mess- und Datentechnik GmbH, Neckargmiind) in ein analoges
Signal umgewandelt und nach Einstellen eines konstanten Wertes direkt am Messgerat

abgelesen.

Die Messungen wurden in einem Einzelmessstand mit dem in Abbildung 4.4 gezeigten
Versuchsaufbau durchgefiihrt. Dabei wurde der Milliliter-Reaktor ohne Strémungsbrecher
uber einen Adapter (technische Zeichnung siehe Anhang A3) auf dem Drehmomentsensor
fixiert. Die Achse mit dem Rihrorgan wurde separat tiber eine Klemmvorrichtung so fixiert,
dass die Position des Riihrorgans im Einzelmesstand exakt der Position im Bioreaktorblock
entspricht. Der Antrieb des Rihrorgans erfolgte beriihrungsfrei durch einen Einzelmagneten

mit Steuergerat (MI1Xcontrol 40 speed, 2mag AG, Minchen).

4.2.3 Bestimmung des k. a

Die Bestimmung des k;a erfolgte mittels der dynamischen Sulfitmethode (siehe auch
Kapitel 3.1.3). Aufgrund der kleinen Abmessungen des Milliliter-Bioreaktors wurden die
Messungen im Einzelmessstand mit einem optischen Mikro-Sauerstoffsensor mit geringen
Ansprechzeiten zwischen 2 und 3 s (Microx TX, Fa. Presens, Regensburg) durchgefiihrt, der
seitlich im unteren Bereich des Reaktors eingebaut wurde (Abb. 4.5). Vor Beginn der
Messung wurde die Ansprechzeit ¢z des jeweiligen Sensors bestimmt. Dazu wurde die
Optode aus einer mit Sauerstoff gesattigten Atmosphére in eine Na,SO3-Ldsung getaucht.
Die Ansprechzeit ist die Zeit, die die Optode benétigt um 90 % der Sprungantwort

aufzuzeichnen. Zur Bestimmung wurden jeweils 3 Messungen durchgefuhrt.

Die Messung erfolgte unter nicht-koaleszierenden Bedingungen bei 25°C und einer
Kopfraumbegasung mit Druckluft von 6 L h, in einer 0,5 M Na,SO,4-Ldsung in der, zur
Modellierung viskoser Fluide, gegebenenfalls weitere Stoffe gelost wurden (siehe auch
Tab. 4.1). Der gesamte Riihrerdrehzahlbereich von 600 bis 1600 min™ wurde vermessen. Die
Auszehrung des Geldstsauerstoffs im Medium wurde durch Zugabe einer Na,SO3-Losung
(500 mM Stammldsung, Lagerung bei -20 °C) erreicht. Die Menge an Natriumsulfit wurde
so gewahlt, dass 0 % pO; sicher erreicht und von der Optode aufgezeichnet werden konnten.
Um eine ausreichend schnelle Reaktion des Natriumsulfits mit dem gelésten Sauerstoff zu
ermoglichen, wurde dem Medium 1 mM CoSO, als Katalysator (500 mM Stammldsung,
Lagerung bei 4 °C) zugegeben.
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Deckel mit fixierter Achse

Milliliter-Reaktor ! Kopfraumbegasung mit
—> Massendurchflussregler

Ruhrorgan \
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e I = ’
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Abb.4.5:  Schematischer Versuchsaufbau zur Bestimmung des k;a im Milliliter-Bioreaktor mit
Paddelriihrorgan.

Die Kinetik der nach Verbrauch des Geldstsauerstoffs eintretende Aufsattigung wurde durch
die zur Optode gehorige Software (MTX-single verl.0S, Fa. Presens, Regensburg)
aufgezeichnet. Die Bestimmung des k;a aus den Kinetiken erfolgte unter Annahme einer
ideal durchmischten Gas- und Flussigphase mit Gleichung 15, wobei die vorher bestimmte
Ansprechzeit berlcksichtigt wurde. Die Gleichung wurde mit Hilfe des Levenberg-
Marquardt Algorithmus (Labview 7.4, Fa. National Instruments, Austin, USA) den
Messdaten angepasst und der k;a ermittelt.

4.2.4 Bestimmung der maximalen lokalen Energiedissipation

Die Bestimmung der maximalen lokalen Energiedissipation wurde mit dem von Hoffmann et
al. (1992) beschriebenen Ton/Polymer-Flockensystem durchgefuhrt (siehe auch Kapitel
3.1.4). Dazu wurden 5g L™ Blauton (Witterschlicker Blauton HFF, Fa. WBB Fuchs,
Ransbach-Baumbach) in VE-Wasser mit 1gL™ NaCl (zur Unterdrickung von
Schwankungen bei der Salzkonzentration) suspendiert. Zur reproduzierbaren Einstellung
einer gleichmaRigen Ausgangspartikelgrofle, wurde die Suspension vor der eigentlichen
Messung fur mindestens 1 h im Laborbioreaktor (KLF 2000, Fa. Bioengineering, Wald,
Schweiz) bei 1000 min™? geriihrt. AnschlieBend wurden die Milliliter-Reaktoren im
Bioreaktorblock mit jeweils 10 mL der Blautonsuspension beflllt und die gewiinschte
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Riihrerdrehzahl eingestellt. Die Flockung erfolgte durch die Zugabe von 0,03 g L™ eines
kationischen Polymers (Praestol 650BC, Fa. Ashland, Krefeld; 5 g L™ Stammlésung). Da im
Milliliter-Reaktor aufgrund der kleinen Abmessungen Kkeine online Messung der
Partikelgréfien moglich ist, wurde die Beanspruchungszeit nach Vorversuchen auf 40 min
festgelegt. Die nach der Beanspruchungszeit eingestellte PartikelgroRenverteilung wurde
offline bestimmt. Dazu wurde der Inhalt von drei Milliliter-Bioreaktoren in einem 50 mL
Becherglas vereinigt und mittels eines Magnetrihrers (Lange: 24 mm, Durchmesser: 8 mm)
auf einer Magnetrihrplatte (Variomag Monotherm, Fa. H+P Labortechnik,
OberschleiRheim) bei 600 min™ durchmischt, um eine Sedimentation der Flocken zu
verhindern. Der beschriebene Versuchsaufbau stellt sicher, dass keine weitere Zerkleinerung
der Partikel stattfindet.

B Referenzreaktor mit
. Scheibenblattrithrern

Endlfockendurchmesser [um]

Ruhrerdrehzahl [min™]

l Gleichung 20

Referenzreaktor mi
.C eferenzreaktor mit

A Milliliter-Reaktor
- Scheibenblattrihrern

EndIfockendurchmesser [um]
i
}
I
|
|
[
:
|
|
|
|
I
I
I
Endflockendurchmesser [um]
]
I
I
—h

——————

v

Ruhrerdrehzahl [min™] Maximale lokale Energiedissipation [W kg'l]

Abb. 4.6:  Methode zur Ermittlung der maximalen lokalen Energiedissipation im Milliliter-Bioreaktor mit
dem Ton/Polymer-Flockensystem. Aus der Messung der PartikelgroRe im Milliliter-Bioreaktor
(A), wird mithilfe von Referenzmessungen im Laborriihrreaktor (iber die PartikelgroRe (B) mit
Gleichung 20 auf die maximale lokale Energiedissipation geschlossen (C).

Zur Messung der PartikelgroRenverteilung kam eine rotierende Lasersonde (3D ORM
Sensor, Fa. MTS, Diusseldorf) mit der dazugehorigen Software (WinORm 5.1, Fa. MTS,
Dusseldorf) zum Einsatz. Die Sonde kann PartikelgréfRen von 1 - 1000 um messen. Das
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Messintervall wurde auf 60s eingestellt, um eine ausreichende Anzahl an Partikeln
(mindestens 4000 Stiuick) zu vermessen. Die erhaltene PartikelgréRenverteilung entspricht
anndhernd einer logarithmischen Normalverteilung, so dass der Median der
Volumensummenverteilung (dsg3) als charakteristischer Parameter der Verteilung
herangezogen werden konnte. Fir jeden Ansatz wurden 10 Messpunkte (10 min
Gesamtmesszeit) erfasst und aus deren Mittelwert der dsg 3 gebildet. Die Bestimmung fir

jede Ruhrerdrehzahl erfolgte im 3-fachen Ansatz.

Um aus den ermittelten PartikelgrofRen die maximale lokale Energiedissipation bestimmen
zu konnen, wurden Messungen in einem Referenzruhrreaktor, bei dem g, fur jede
Rihrerdrehzahl bekannt ist, vorgenommen. Die Referenzmessungen wurden im
Laborrlhrreaktor mit 6-Blatt-Scheibenriihrern und 1,7 L Arbeitsvolumen (KLF 2000, Fa.
Bioengineering, Wald, Schweiz; siehe auch Kapitel 4.1.3) mit der oben beschriebenen
Methode durchgefiihrt. Aufgrund der grofieren Abmessungen des Laborriihrreaktors, konnte
bei den Referenzmessungen eine online Bestimmung der PartikelgroRe erfolgen, indem die
Lasersonde in einen DN19 Stutzen eingebaut wurde. Der dsj; wurde flr jede Ruhrerdrehzahl
nach Einstellen eines konstanten Wertes ermittelt (Abb. 4.6B). Jedem ermittelten ds; des
Laborrihrreaktors kann mit Gleichung 20 eine maximale lokale Energiedissipation
zugeordnet werden (Abb. 4.6C). Aus der erhaltenen Charakteristik kann demzufolge mit den
gemessenen Partikelgroen aus dem  Milliliter-Bioreaktor die maximale lokale

Energiedissipation fir das Paddelrihrorgan ermittelt werden (Abb. 4.6A).

4.2.5 Bestimmung der effektiven Schergeschwindigkeit

Die effektive Schergeschwindigkeit fir die verschiedenen Betriebsbedingungen des
Paddelriihrorgans wurde nach der Methode von Peter et al. (2004) bestimmt. Die
Messmethode beruht auf der Annahme das, bei sonst konstanten Betriebsbedingungen, zwei
Flussigkeiten bei denen die gleiche Ruhrerdrehzahl zum gleichen volumetrischen
Leistungseintrag flhrt, ebenfalls die gleiche effektive Viskositat vorliegen muss (Metzner
und Otto 1957). Demzufolge koénnen aus Messungen des Leistungseintrags und der
Rheologie verschiedener Newton’scher und strukturviskoser Fluide, jeweils die
Schnittpunkte (Punkte 1 und 2 in Abbildung 4.7) ermittelt werden. Damit ergibt sich ein
Zusammenhang aus den ermittelten effektiven Schergeschwindigkeiten zur Ruhrerdrehzahl
des jeweiligen Reaktorsystems (Abb. 4.7C).
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Ermittlung der effektiven Schergeschwindigkeit im Milliliter-Bioreaktor. Die

Schnittpunkte (1 und 2) des volumenbezogenen Leistungseintrags als Funktion der
Ruhrerdrehzahl (A) und der Viskositat iber die Schergeschwindigkeit (B, doppellogarithmische
Auftragung) von Newton’schen (durchgezogene Linie) und nicht-Newton’schen (gestrichelte
Linie) Flissigkeiten werden ermittelt und ergeben eine Abhdngigkeit der effektiven
Schergeschwindigkeit von der Ruhrerdrehzahl (C).

Die Bestimmung des Leistungseintrags erfolgte mit der in Kapitel 4.2.2 dargestellten

Methode und die Rheologie wurde, wie in Kapitel 4.2.1 beschrieben, ermittelt. Als

Newton’sche Flussigkeiten wurden 40 -90 % (v/v) Glycerinldsungen vermessen (siehe

Anhang Al) und als strukturviskose Fluide kamen 0,4 — 0,7 % (w/v) Xanthan-Ldsungen zum

Einsatz (siehe Anhang Al).
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4.3  Verfahrenstechnische Charakterisierung des Gas-induzierenden Rihrorgans im
Milliliter-Bioreaktor

4.3.1 Bestimmung des Leistungseintrags

Die Messung des Leistungseintrags mit dem Gas-induzierenden Rihrorgan wurde, bis auf
die nachfolgend beschriebenen Unterschiede, analog zu der in Kapitel 4.2.2 beschriebenen
Methode vorgenommen. Das Gas-induzierende Ruhrorgan wurde auf eine Achse in den in
Abbildung 4.4 schematisch dargestellten Versuchsstand montiert, wobei ein Milliliter-
Reaktor mit Stromungsbrechern verwendet wurde. Fir die Bestimmung des
Leistungseintrags mit Gasinduktion wurde eine Hohlachse verwendet, die flir Messungen

ohne Gaseintrag durch eine Achse aus VVollmaterial ersetzt wurde.

4.3.2 Bestimmung des k_a

Die Bestimmung des k;a mit dem Gas-induzierenden Ruhrorgan erfolgte mit der
dynamischen Sulfitmethode und der gleichen Vorgehensweise wie in Kapitel 4.2.3

beschrieben.

Optischer Mikro-

Sauerstoffsensor
Milliliter- Kopfraumbegasung mit
Reaktor - Massendurchflussregler
| z Deckel mit fixierter Achse
magnetischer l )
: Ruhrorgan
Antrieb \ C\f —| {)

|
L

Abb.4.8:  Schematischer Versuchsaufbau zur Bestimmung des k;a im Milliliter-Bioreaktor mit Gas-
induzierendem Ruhrorgan.

Aufgrund der anderen Riuhrergeometrie wurde der Versuchsstand, wie in Abbildung 4.8
schematisch aufgezeigt, abgeandert. Die Sauerstoffoptode wurde Uber den Deckel in den
Reaktor eingebracht und das Gas-induzierende Ruhrorgan im Milliliter-Reaktor mit

Stromungsbrechern betrieben. Die Messungen erfolgten unter nicht-koaleszierenden
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Bedingungen in unterschiedlich viskosen Flussigkeiten (siehe auch Tab. 4.1) Uber einen
Riihrerdrehzahlbereich von 1800 bis 3000 min™.

4.3.3 Bestimmung der kritischen Ruhrerdrehzahl flir Gasinduktion

Die Bestimmung der kritischen Rihrerdrehzahl, ab der bei Gas-induzierenden Rihrern ein
Gaseintrag erfolgt, ist eine wichtige Kenngroi3e, da sie den jeweiligen Betriebsbereich des
Rihrorgans festlegt. Im Wesentlichen ist die kritische Ruhrerdrehzahl von Arbeitsvolumen
und Viskositadt des Kulturmediums abhangig (Sawant und Joshi 1979). Die Bestimmung
wurde im Einzelmessstand (siehe Abb. 4.8) nach der optischen Methode fiir verschieden
viskose Fluide vorgenommen (Saravanan und Joshi 1995). Dabei wurde stufenweise die
Riihrerdrehzahl um 10 min™ erhéht und die Rihrerdrehzahl als kritische Riihrerdrehzahl

definiert, bei der dauerhaft der Eintrag kleiner Gasblasen sichtbar war.

4.3.4 Bestimmung der maximalen lokalen Energiedissipation

Die Bestimmung der maximalen lokalen Energiedissipation im Milliliter-Reaktor mit Gas-
induzierendem Ruhrorgan wurde analog zu der Methode fiir das Paddelriihrorgan (siehe
Kapitel 4.2.4) in Reaktoren mit Strémungsbrechern vorgenommen. Die offline gemessenen
Partikelgrofien wurden mit Messungen aus dem Laborrihrreaktor verglichen, um somit &,

bestimmen zu kdnnen (siehe auch Abb. 4.6).
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4.4  Verfahrenstechnische Charakterisierung des Laborrihrreaktors
4.4.1 Bestimmung des Leistungseintrags

Fur Referenzmessungen wurde der Leistungseintrag im Laborrihrreaktor differentiell tber
ein direkt an den Servomotor angeschlossenes Wattmeter (Abb. 4.9; 2100 Digital Watt
Analyzer, Valhalla Scientific, San Diego, USA) gemessen. Die Messungen wurden zuerst im
unbefullten und danach im mit 1,7 L Arbeitsvolumen befullten System durchgefihrt. Die
Differenz der beiden Messungen ergibt die tatsachlich in die Flussigkeit eingetragene
Leistung. Der gesamte Drehzahlbereich von 100 bis 1700 min™® wurde in Intervallen von

100 min vermessen.

Steuereinheit

~230V

Abb. 4.9:  Schematischer Aufbau zur Bestimmung des Leistungseintrags im Laborriihrreaktor mit einem
Wattmeter (G: Generator, M: Motor, W: Wattmeter).

4.4.2 Bestimmung des k_a

Die Bestimmung des k;a wurde analog zu der in Kapitel 4.2.3 beschriebenen dynamischen
Sulfitmethode mit Mikro-Sauerstoffsensor (Microx TX, Fa. Presens, Regensburg)
durchgefuhrt. Durch diese Vorgehensweise sollte eine moglichst gute Vergleichbarkeit der
Messwerte gewahrleistet sein. Die Messungen erfolgten unter nicht-koaleszierenden
Bedingungen in unterschiedlich viskosen Flussigkeiten (siehe auch Tab. 4.1) bei einer

Begasungsrate von 2 vvm iiber einen Riihrerdrehzahlbereich von 300 bis 1000 min™.
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45  Kultivierung von Streptomyces tendae
45.1 Mikroorganismus und Stammhaltung

Alle Kultivierungen wurden mit Streptomyces tendae W42-0 (W42 Industrial Biotechnology
GmbH, Marl) durchgefihrt. Der Stamm basiert auf dem Wildtyp S. tendae TU901,
produziert jedoch nur das pharmazeutisch relevante Nikkomycin Z. Die Nikkomycin X-

Bildung ist durch eine in _frame Deletion im nikQ-Gen ausgeschaltet.

Zur Stammhaltung wurden 500 pL einer Kulturlésung auf Agarplatten aus SM-Medium
(Tab. 4.2) ausgestrichen und fur mehrere Tage bei Raumtemperatur inkubiert, bis ein
gleichmaRiger Sporenrasen erkennbar war. AnschlieBend wurde die Sporensuspension mit
1,5 mL bidest-H,O und 1,5 mL Glycerinlésung (80 % v/v) mit einer Impfdse gleichméaRig
suspendiert und steril durch Watte in einer Einwegspritze filtriert. Die so gewonnene
Sporensuspension wurde bei -80 °C gelagert.

Tab.4.2:  Verwendetes SM-Medium zur Herstellung von Sporensuspensionen auf Agarplatten (pH 6,5).

Medienbestandteil Hersteller Konzentration
Sojamehl fettarm Schdnenberger 20g L™
D-Mannit Roth 20gL*?
Agar-Agar Roth 20gL*?

45.2 Nahrmedien

Zur Vorkulturherstellung wurde das NL1-Medium nach Criuger et al. (1985) (Tab. 4.3)
verwendet, bei dem der pH mit 2 M NaOH auf 6,5 eingestellt wurde.

Tab. 4.3:  Verwendetes NL1-Medium zur Vorkulturherstellung nach Criiger et al. (1985) (pH 6,5).

Medienbestandteil Hersteller Konzentration
Stérke (16slich) Becton Dickinson GmbH 10gL™”
D-Mannit Roth 30gL*
Sojamehl fett Schdnenberger 20g L™
Hefeextrakt Deutsche Hefewerke 20gL*?

Antischaummittel (Clerol FBA) Cognis 1mLL?
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Alle Satzkultivierungen in den Bioreaktoren wurden im voll Iéslichen Komplexmedium
nach Schiiz et al. (1993) durchgefihrt, das leicht modifiziert wurde (Tab 4.4). Der pH von
5,5 wurde mit 10 % (v/v) HCI eingestellt

Tab. 4.4:  Zur Satzkultivierung im Bioreaktor verwendetes Komplexmedium modifiziert nach Schiiz et al.
(1993) (pH 5,5).

Medienbestandteil Hersteller Konzentration
Starke (l6slich) Becton Dickinson GmbH 12gL™"
D-Mannit Roth 43gL*
Hefeextrakt Deutsche Hefewerke 10gL"?
Soja-Pepton Roth 20gL*?
Fe,SO,4- 7 H,0 Merck 5mg L™
Sojaél Roth imLL?
2-(N-Morpholino)ethansulfonséure
(MES) Roth 100 mM
Antischaummittel (Clerol FBA) Cognis imLL?

Zur Steigerung der Nikkomycin Z-Produktion wurden unterschiedliche Medienzusatze
untersucht, die in Tabelle 4.5 angegeben sind. Alle Zusatze wurden dabei dem komplexen

Satzmedium (Tab. 4.4) vor dem Autoklavieren zugegeben.

Tab.4.5:  Verwendete Medienzusatze zur Steigerung der Nikkomycin Z-Produktion.

Medienbestandteil Hersteller Konzentration
Barbitursaure Roth 25¢gL"
L-Asparaginsaure Roth 25¢gL*?
L-Lysin-Monohydrat Roth 25¢gL™
Orotséure Roth 25¢gL™
Uracil AppliChem 25¢gL*?

Die verwendeten Zulaufmedien sind in Tabelle 4.6 und Tabelle 4.7 angegeben. Der pH von

jeweils 5,5 wurde mit 10 % (v/v) HCI eingestellt

Alle Medienbestandteile wurden in Leitungswasser suspendiert, der entsprechende pH
eingestellt und das Medium fir 20 min bei 121 °C autoklaviert.
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Tab.4.6:  Verwendetes Zulaufmedium zur Kultivierung von Streptomyces tendae im Laborrihrreaktor

(pH 5.5).

Medienbestandteil Hersteller Konzentration
D-Mannit Roth 73g L™t
Hefeextrakt Deutsche Hefewerke 17¢gL*?
Soja-Pepton Roth 34gL™?
Fe,SO,- 7 H,0 Merck 85mg L™
Sojadl Roth 1,7mL L?
Antischaummittel (Clerol FBA) Cognis imLL?

Tab.4.7:  Optimiertes Zulaufmedium mit Orotsdure zur Kultivierung von Streptomyces tendae im
Laborrihrreaktor (pH 5,5).

Medienbestandteil Hersteller Konzentration
D-Mannit Roth 86gL"
Hefeextrakt Deutsche Hefewerke 20g L™
Soja-Pepton Roth 40gL?
Fe,S04- 7 H,0 Merck 10mg L™
Sojaél Roth 2mLL*
Orotséure Roth 5gL*
Antischaummittel (Clerol FBA) Cognis imLL?

4.5.3 Vorkulturherstellung

Zur Vorkulturherstellung wurden 500 mL-Erlenmeyerkolben ohne Schikanen verwendet Die
Kolben wurden mit 50 mL NL1-Medium (siehe Tab. 4.3) befllt und fiir 48 h bei 29 °C und
200 min™ im Schiittelinkubator (Multitron 11, Fa. Infors, Bottmingen, Schweiz; Exzentrizitat

5 c¢cm) inkubiert. Alle Vorkulturen wurden mit 100 uL Sporensuspension beimpft.

4.5.4 Kultivierung im Laborrihrreaktor im Satzverfahren

Die Kultivierungen wurden im 3 L-Rihrreaktor mit zwei 6-Blatt Scheibenriihrern
(Labfors 2, Fa. Infors, Bottmingen, Schweiz) und einem Arbeitsvolumen von 2 L bei 29 °C
durchgefihrt. Der Reaktor wurde mit 5% (v/v) Vorkultur beimpft. Die Rihrerdrehzahl
wurde auf 800 min™ eingestellt und die Begasung erfolgte durch ein Begasungsrohr mit
einer Begasungsrate von 1vvm. Sauerstoffpartialdruck (InPro 6000, Mettler Toledo,
GieRen) und pH (SteamLine SL 80-325, Schott, Mainz) wurden kontinuierlich mit den
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jeweiligen Sensoren gemessen. Um eine Sauerstofflimitation der Kulturen zu vermeiden,
wurde der pO, auf > 30 % mittels einer Erhéhung der Rihrerdrehzahl beziehungsweise der
Begasungsrate geregelt (Regelalgorithmus siehe Anhang A4). Der pH wurde nicht geregelt,
um eine Vergleichbarkeit der ermittelten Prozessdaten mit den Kultivierungen im
Milliliter-Bioreaktor zu gewahrleisten (siehe Kapitel 4.5.6). Gebildetes Kohlenstoffdioxid
und verbrauchter Sauerstoff wurden Uber eine Abgasanalytik (EasyLine, Fa. ABB
Automation, Zirich, Schweiz) kontinuierlich gemessen. Bei Bedarf erfolgte tber eine
Peristaltikpumpe (BVP 7518-00, Fa. Ismatec, Glattbrugg, Schweiz) manuell die Zugabe von
zusétzlichem Antischaummittel (Clerol FBA, Fa. Cognis, Dusseldorf, 1:10 verdlnnt).

Die Beprobung des Reaktorinhalts erfolgte lber ein in das Medium eingebrachtes

Tauchrohr.

45,5 Kultivierung im Laborrihrreaktor im Zulaufverfahren

Die Zulaufversuche basierten auf dem gleichen Versuchsaufbau des Laborriihrreaktors wie
bei den Satzkultivierungen (siene Kapitel 4.5.4). Die Satzphase der Zulaufversuche wurde
im Komplexmedium (Tab. 4.4) gestartet und zum jeweiligen Prozesszeitpunkt durch die
kontinuierliche Zugabe des entsprechenden Zulaufmediums (Tab. 4.6. und Tab. 4.7)
begonnen. Der Zulauf in den Reaktor wurde (ber eine Schlauchpumpe (501 U, Fa.
Watson-Marlow, Rommerskirchen) mit passendem Zulaufschlauch (Marprene |l
Innendurchmesser 0,5mm, Fa. Watson-Marlow, Rommerskirchen) realisiert. Das
Zulaufmedium wurde mit einer Magnetriihrplatte (Variomag, Fa. H+P Labortechnik,
Oberschleilfheim) homogenisiert und zur besseren Prozessiiberwachung auf einer Waage
(IP65, Fa. Sartorius, Gottingen) platziert. Im Gegensatz zu den Satzkultivierungen kam bei
den Zulaufversuchen eine pH-Regelung zum Einsatz. Die Regelung erfolgte durch eine
automatisierte Zugabe von 3 M NaOH und 1 M H,SO4 mit den Regelparametern P =1,
1=0,05 und einem Totband von 0,03. Um eine zuverldssige Regelung auch in viskosem
Medium zu realisieren, wurden beide Titrationsmittel Uber Tauchrohre direkt in das Medium
dosiert.
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4.5.6 Kultivierung im Milliliter-Bioreaktor mit Paddelrtihrorgan

Kultivierungen im Milliliter-Mal3stab wurden im Bioreaktorblock (Weuster-Botz et al. 2005,
siehe auch Kapitel 3.2.3) durchgefiihrt. Dazu wurden die sterilen Einwegreaktoren ohne
Strémungsbrecher (Mini-Bioreaktor HTBD, Fa. 2mag AG, Munchen) unter einer Sterilbank
in den Bioreaktorblock (hioREACTOR, Fa. 2mag AG, Minchen) gesteckt und mit jeweils
10 mL sterilem Medium befullt. Die Animpfmenge betrug 5 % (v/v). Nach Beflllen der
Reaktoren wurde die zuvor sterilisierte Sterilabdeckung, auf der ber Achsen die neu
entwickelten Paddelriihrorgane befestigt sind, auf den Bioreaktorblock montiert. Der so
vorbereitete Bioreaktorblock wurde danach auf die Arbeitsplattform eines Pipettierroboters
mit 8 Pipettiernadeln (Freedom EVO, Tecan, Crailsheim; siehe auch Abb. 3.11) platziert und
an zwei Thermostate, zur Temperierung des Mediums auf 29 °C und zur Abgaskihlung auf
4 °C, angeschlossen. Um die dennoch auftretende Verdunstung zu kompensieren, wurden
25 pL h™ steriles VE-Wasser automatisch aus einem VorlagegefaR (Reagenzreservoir PP,
nerbe plus GmbH, Winsen/Luhe) mittels des Laborroboters in die einzelnen Reaktoren

zugegeben.

Die Begasungsrate von 1.5 mL min™ (entspricht ca. 0,03 mL min™ in den Kopfraum jedes
Reaktors) wurde (ber einen zentralen Anschluss (ber einen Sterilfilter mit einer
Gasmischstation (MX 4/4, Fa. DASGIP, Julich) realisiert. Der Antrieb der Ruhrer erfolgt
magnetisch-induktiv tber in den Reaktorblock eingebaute Spulen und tber ein mit dem
Reaktorblock verbundenes Steuergerdt (Variomag Control Unit bioReactor, Fa. 2mag,
Miinchen), an dem die Rihrerdrehzahl auf 1200 min™ eingestellt wurde.
Sauerstoffpartialdruck und pH wurden ber am Boden der Einwegreaktoren aufgebrachte
optische Sensoren (Fa. Presens, Regensburg) und die dazugehdrigen Ausleseeinheiten (MCR
8ph+8oxygen v1, Fa. Presens, Regensburg) kontinuierlich aufgezeichnet. Da die optischen
pH-Sensoren fur pH < 6 keine zuverlassigen Werte liefern (Kusterer et al. 2008), wurde das
Signal nicht néher ausgewertet und auf eine Regelung verzichtet. Eine genaue Beschreibung
der Funktionsweise der optischen Sensorik findet sich in Kusterer (2007). Zu Beginn des
Prozesses wurde der pO, auf 100 % nachkalibriert und bei einem Abfall unter 30 % wurde

uber die Gasmischstation dem Gasvolumenstrom zusétzlich reiner Sauerstoff beigemischt.

Die gesamte Prozesssteuerung erfolgte mit der Prozesssoftware fedbatch-XP v.1.0.248
(Fa. DASGIP, Julich), die uber eine Schnittstelle (FBXServer, Fa. DASGIP, Julich) die
Software des Laborroboters (Gemini 4.2, Tecan, Crailsheim) anspricht (Kusterer 2007).
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Die Beprobung des Reaktorinhalts erfolgte manuell Uber eine sterile Kanile, wobei

standardméafig 0,5 mL Probe enthommen wurden.

4.5.7 Kultivierung im Milliliter-Bioreaktor mit Gas-induzierendem Rihrorgan

Kultivierungen im Bioreaktorblock mit Gas-induzierendem Rihrorgan wurden, bis auf die
nachfolgend dargestellten Unterschiede, unter den gleichen Prozessbedingungen und dem
gleichen Prozessaufbau wie in Kapitel 4.5.6 vorgenommen. Die Gas-induzierenden
Rihrorgane wurden an die Sterilabdeckung montiert. Fir den Betrieb kamen mit 12 mL
sterilem Medium befullte Einwegreaktoren mit Stromungsbrechern (Mini-Bioreaktor HTBD,
Fa. 2mag AG, Minchen) zum Einsatz. Die Rihrerdrehzahl bei den Kultivierungen wurde im
Bereich von 1800 min™® (Beginn des Gaseintrags) bis 2800 min™ variiert. Durch den
erh6hten Gasdurchsatz wurde ein Verdunstungsausgleich von 40 pL h™ sterilem VE-Wasser

mit dem Laborroboter zugegeben.

4.6  Analytik bei der Kultivierung von Streptomyces tendae

4.6.1 Bestimmung der Biotrockenmasse

Aufgrund der Wachstumsmorphologie von Mycel- und Pellet bildenden Mikroorganismen
lasst sich photometrische keine optische Dichte der Kultursuspension bestimmen, um das
Wachstum zu verfolgen. Aus diesem Grund wurde das Wachstum ausschliellich uber die
Bestimmung der Biotrockenmasse erfasst. Dazu wurde ein definiertes Volumen an
Kulturlésung in ein, zuvor bei 80 °C getrocknetes und ausgewogenes, Reaktionsgefal3 geflllt
und bei 4500 min™ in einer Standzentrifuge (Rotixa 50 RS, Fa. Hettich, Kirchlengern) fiir
20 min zentrifugiert. Der Uberstand wurde fir weitere Analysen entnommen und das Pellet
als Waschschritt in PBS resuspendiert und abermals fir 20 min zentrifugiert. Nach
Verwerfen des Wasch-Uberstands wurde das ReaktionsgefaB fiir mindestens 48 h bei 80 °C
getrocknet und nach Abkuhlung im Exsikkator, ausgewogen. Die Biotrockenmasse ergibt
sich folglich aus der Differenz des Gewichtes aus leeren und gefillten ReaktionsgefalRen.
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4.6.2 HPLC-Bestimmung der Nikkomycin Z-Konzentration

Fur die Bestimmung der Nikkomycin Z-Konzentration wurde der Uberstand aus dem ersten
Zentrifugationsschritt der BTM-Bestimmung (siehe Kapitel 4.6.1) verwendet. Da die
Stabilitat von Nikkomycin bei hoheren pH abnimmt, wurden die Proben mit 10 mL L™
reiner Essigsaure versetzt, durch einen 0,2 um HPLC-Filter filtriert und bei =20 °C gelagert.
Die Analyse wurde in einer HPLC (Surveyor Plus, Fa. Thermo Fisher Scientific GmbH,
Dreieich) mit einer 5 um RP 18-Sdule (Hypersil Gold, Fa. Thermo Fisher Scientific GmbH,
Dreieich) bei 36 °C vorgenommen. Zur Auftrennung kam eine modifizierte

Gradientenmethode nach Fiedler (1984) mit folgenden Laufmitteln zum Einsatz:

Laufmittel A:
10 mM Hexansulfonséure (Fa. Sigma-Aldrich, Minchen)
2 mL L Essigsaure

in VE-Wasser gelost

Laufmittel B:

10 mM Hexansulfonséure

2 mL L Essigsaure

in VE-Wasser/Acetonitril (6:4 v/v) gelost

Tab. 4.8:  Verwendeter Gradient zur Auftrennung von Nikkomycin Z mittels HPLC.

Zeit [min] Laufmittel A [%] Laufmittel B [%]
0,0 100 0
2,5 100 0
4,0 85 15
17,5 55 45
22,5 100 0
25,0 100 0

Der in Tabelle 4.8 angegebene Gradient wurde bei einer Flussrate von 1 mL min™ eingestellt
und Nikkomycin Z im Diodenarraydetektor (PDA Plus Detector, Fa. Thermo Fisher
Scientific  GmbH, Dreieich) bei 260 nm detektiert. Bei den eingestellten

Versuchsbedingungen eluiert Nikkomycin Z bei ungefdhr 15 min. Die Konzentration von
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Nikkomycin Z wurde anhand einer vorher erstellten Kalibriergeraden (siehe Anhang A5) bei

260 nm bestimmt.

4.6.3 HPLC-Bestimmung der Mannitkonzentration

Zur Bestimmung der Mannitkonzentration wurden die Proben, wie bereits in Kapitel 4.6.2
beschrieben, vorbereitet und unter Verwendung der gleichen HPLC-Anlage untersucht. Die
Analyse erfolgte isokratisch mit VE-Wasser als Elutionsmittel auf einer Ca-Monosaccharid-
Séule (Rezex RCM, Fa. Phenomenex, Torrance, USA) mit einer Flussrate von 1 mL min™
fir 25 min bei 60 °C. Bei den eingestellten VVersuchbedingungen eluiert Mannit bei ungeféahr
11,5 min. Die Detektion erfolgte im RI-Detektor (Rl Plus Detector, Fa. Thermo Fisher
Scientific GmbH, Dreieich) bei 45 °C. Die Konzentration an Mannit wurde anhand einer
vorher erstellten Kalibriergeraden (siehe Anhang A5) bestimmt.

4.6.4 Bestimmung der Rheologie

Die Bestimmung der Rheologie konnte aufgrund des notwendigen Probenvolumens von
mindestens 12 mL nur fur Kultivierungen im Laborrihrreaktor durchgefihrt werden. Die
Messung erfolgte in dem in Kapitel 4.2.1 beschriebenen Rheometer mit Doppelspalt. Das
Rheometer wurde auf 29 °C temperiert, die Kulturlésung vorsichtig blasenfrei in den
Doppelspalt gegeben und anschlieBend im Schergeschwindigkeitsbereich von 22 bis 3430 s™

(15 voreingestellte Stufen) vermessen.

4.6.5 Bestimmung der Oberflachenspannung

Bei der Kultivierung morphologisch veranderlicher Mikroorganismen dandert sich die
Oberflachenspannung teilweise stark (Badino et al. 2001), weswegen dieser
Prozessparameter fur die Kultivierungen im Laborrihrreaktor vermessen wurde. Die
Bestimmung wurde mit einem Tensiometer (K10, Fa. Kruss GmbH, Hamburg) mit der
De Nouy-Ringmethode durchgefiihrt. Dabei taucht ein Ring in die zu messende Fliissigkeit
(20 mL) in einem Reaktionsgefall ein und wird durch einen Servomotor soweit aus der
Flussigkeit gezogen, bis die sich am Ring bildende Lamelle ihr Spannungsmaximum erreicht

hat. Aus dieser Kraft ergibt sich direkt die Oberflachenspannung. Bei der Messung ist darauf
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zu achten, dass alle die Flussigkeit beriihrenden Materialien vor der Messung ausgegliht

werden, um ein widerstandsfreies Eintauchen des Rings zu gewahrleisten.

Der am Tensiometer abgelesene Wert muss nach Harkins und Jordan (1930) noch in
Abhéngigkeit der Dichte und der Hohe der Lamelle im Spannungsmaximum korrigiert
werden. FUr die vorliegenden Versuche wurde die Korrekturfaktortabelle fiir die Grenzflache

Woasser/Luft des Gerateherstellers verwendet.
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5  Ergebnisse und Diskussion

5.1  Referenzkultivierung von Streptomyces tendae im Laborruhrreaktor
5.1.1 Kultivierung und Morphologie

Fiir die Entwicklung miniaturisierter Bioreaktoren zur Kultivierung morphologisch
verdnderlicher Mikroorganismen miissen zunichst, anhand eines Referenzprozesses, die
notwendigen Anforderungen an das Reaktorsystem ermittelt werden. Aus diesem Grund
wurde eine Referenzkultivierung im Laborriihrreaktor etabliert. Anhand dieser Kultivierung
konnen die wichtigsten Prozessparameter und -charakteristika abgeschitzt werden, um eine
Auslegung der Milliliter-Bioreaktoren zu ermoglichen. Dazu wurde in dieser Arbeit
Streptomyces tendae als geeigneter Modellmikroorganismus verwendet, da dessen
Wachstum die typischen Eigenschaften morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen
zeigt (siehe Kapitel 3.3). Als Referenzprozess wurde eine pH-ungeregelte Satzkultivierung

bei 29 °C mit Komplexmedium (siehe auch Tab. 4.4) durchgefiihrt.

Wihrend der Satzkultivierung konnte reproduzierbar Mycelwachstum von S. tendae im
Laborrihrreaktor beobachtet werden. Wachstum in Pelletform fand unter den verwendeten

Kultivierungsbedingungen im Laborriihrreaktor nicht statt.

exponentielles
Wachstum stationére Phase Absterbephase

100

B (o)) o]
S [e) (=]

Sauerstoffpartialdruck [%]
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0 20 40 60 80 100 120 140
Kultivierungszeit [h]
Abb.5.1:  Zeitlicher Verlauf von Sauerstoffsittigung (schwarze Linie) und pH (graue Linie), sowie

charakteristische Wachstumsphasen bei der Satzkultivierung von Streptomyces tendae W42-0 im
Laborriihrreaktor (7= 29 °C; V= 2000 mL).
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Abbildung 5.1 zeigt den Verlauf der online ermittelten Werte (pO, und pH) und
Abbildung 5.2 die offline wihrend der Kultivierung bestimmten Groflen. Anhand des
Prozessverlaufs sind deutlich die drei wesentlichen Wachstumsphasen bei der Kultivierung
morphologisch  verdnderlicher =~ Mirkoorganismen  erkennbar. Die  exponentielle
Wachstumsphase ist nach ca. 25h beendet. Das Wachstum findet mit Stirke als
Kohlenstoffquelle statt. Wihrend dieser Phase ist der grofite Sauerstoffverbrauch durch die
Mikroorganismen zu verzeichnen, so dass der pO, durch die Erh6hung der Riihrerdrehzahl
beziehungsweise der Begasungsrate auf iiber 30 % geregelt werden musste. Der pH steigt in
dieser Phase von 5,5 auf > 6,4 und die Biotrockenmassekonzentration (BTM) nimmt auf ca.

15gL" zu.
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Abb.5.2:  Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (Quadrate) und Oberflichenspannung
(umgedrehte Dreiecke) (A), sowie Mannitkonzentration (Dreiecke) und gebildetes Nikkomycin Z
(Kreise) (B) bei der Satzkultivierung von Streptomyces tendae W42-0 im Laborriihrreaktor
(T'=29 °C; V=2000 mL).
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Wihrend der stationdren Phase (bis ca. 120h) ist der Sauerstoffverbrauch der
Mikroorganismen gering, wobei die BTM auf ca. 20 g L' zunimmt. Die gemessenen Werte
stimmen dabei sehr gut mit denen von Schiiz et al. (1993) iiberein, die in einem dhnlichen
Kultivierungsmedium fast identische Biotrockenmassekonzentrationen ermittelten. Die
weitere Zunahme der BTM nach der exponentiellen Wachstumsphase muss nicht
ausschlieBlich wachstumsassoziiert sein. Demain (1968) und Bu’Lock (1975) fanden in
thren Untersuchungen, dass ein groBler Teil der BTM wihrend der stationdren Phase aus
intrazelluldren Speicherstoffen besteht, weswegen es zu einem ,,scheinbaren Wachstum* in
dieser Phase kommen kann. Der etwas unstetige Verlauf des pO, wéhrend der stationdren
Phase ist auf die zunehmende Viskositdt (siche auch Kapitel 5.1.2) und auf teilweise
auftretendes Wandwachstum zuriickzufiihren. Weiterhin sinkt wihrend der stationiren Phase

der pH auf ca. 5,7.

Nach ca. 115 h Kultivierungszeit beginnt die Absterbephase und es kommt zur Abnahme der

BTM, sowie zu einem starken Anstieg des pH in den basischen Bereich.

Abbildung 5.2B zeigt, dass die Nikkomycinbildung weitestgehend mit dem Mannitverbrauch
korreliert. Wéhrend der exponentiellen Wachstumsphase findet wenig Bildung von
Nikkomycin Z statt. Die Hauptproduktbildung erfolgt, wie bei Sekundarmetaboliten iiblich,
wihrend der stationdren Phase. Maximal wurden nach ca. 120 h Prozesszeit 300 mg L™
Nikkomycin Z gebildet. Nach dieser Prozesszeit war ebenfalls das im Medium vorhandene
Mannit verbraucht. Die leichte Abnahme des Nikkomycin Z am Ende des Prozesses lésst

sich mit einem Zerfall bei pH > 6 erkléren (siche Abb. 5.1, Criiger et al. 1985).

Wihrend des gesamten Prozesses bis zur Absterbephase bei ca. 120 h ist ein Anstieg der
Oberflichenspannung zu erkennen (Abb. 5.2A), wie dies auch von Badino ef al. (2001) bei

der Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen beobachtet wurde.

Da in der exponentiellen Wachstumsphase unlimitiertes Wachstum vorliegt, kann die
maximale spezifische Wachstumsrate aus einer Linearisierung der Messwerte, zum Beispiel
des pO, oder der Abgasdaten, abgeschitzt werden. Fiir den verwendeten Stamm S. fendae
W42-0 wurde diese zu gyq = 0,18 h™! bestimmt. Dieser Wert stimmt sehr gut mit den in der
Literatur gefundenen spezifischen maximalen Wachstumsraten fiir S. tendae iiberein, die je

nach Stamm zwischen 0,12 und 0,3 h™' liegen (Lohr ez al. 1989, Schiiz et al. 1993).

Am Ende der exponentiellen Wachstumsphase ist der Sauerstoffverbrauch durch die
Mikroorganismen wihrend der gesamten Kultivierung am grofSten. Demzufolge kann aus

dem im Medium gemessenen pO, und dem Sauerstoffverbrauch im Abgasstrom der
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maximale k;a abgeschitzt werden (sieche Kapitel 3.1.3, Gleichung 17 und 18). Fiir die
vorliegende Kultivierung wurde kzaq, = 0,12 s bestimmt. Dieser Wert ist demzufolge zur

Auslegung der Prozesse im Milliliter-Bioreaktor heranzuziehen.
5.1.2 Charakterisierung des rheologischen Verhaltens

Bei der Kultivierung von S. tendae dndert sich die Viskositdt des Kulturmediums stark. Eine
genauere Kenntnis des rheologischen Verhaltens des Kulturmediums ist vor allen Dingen fiir
die Skalierung der Prozesse von groBer Bedeutung, da wichtige verfahrenstechnische
Parameter (zum Beispiel Leistungseintrag, k;a) stark beeinflusst werden (siehe auch Kapitel

3.1.5).

Zur Betrachtung der rheologischen Eigenschaften des Kulturmediums wurden in
regelmiBigen Abstinden wihrend der Kultivierung die jeweiligen FlieBkurven bestimmt
(Abb. 5.3). Zu Beginn des Prozesses zeigt sich ein niedrigviskoses Newton’sches Verhalten

der Kulturl6sung mit einer Viskositdt von ca. 1 mPas.

s t= O0h
125 A t= 24h .
¢ t= 48h
v t= 72h
100 ® t= 97h []
o t=124h
A t=141h

Viskositdt [mPa s]
2 >

[\e)
(9,

10000

Schergeschwindigkeit [s'l]

Abb.5.3:  FlieBkurven der Kulturlésung fiir unterschiedliche Prozesszeitpunkte bei der Satzkultivierung von
Streptomyces tendae W42-0 im Laborriithrreaktor (7 =29 °C; V'=2000 mL).

In der exponentiellen Phase erhoht sich aufgrund des Wachstums der Mikroorganismen die
Viskositit des Kulturmediums stark und es liegt ein strukturviskoses nicht-Newton’sches
Verhalten vor. Bis zu einer Prozesszeit von 100 h steigt die Viskositéit weiter an. Danach ist,
analog zur Abnahme der BTM, ebenfalls eine Abnahme der Viskositit zu verzeichnen

(offene Symbole, Abb. 5.3).
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Abb.5.4:  Ermittelte theologische Parameter Konsistenzindex (schwarze Quadrate) und FlieBindex (weille
Quadrate) bei der Satzkultivierung von Streptomyces tendae W42-0 im Laborriihrreaktor
(T=29 °C; V=2000 mL).

Durch eine Modellierung der FlieBkurven mit dem Ostwald-de-Waele Gesetz (Gleichung 25)
kann der zeitliche Verlauf des Konsistenzindex K und des FlieBindex m {tber die
Kultivierungszeit dargestellt werden (Abb. 5.4). Der Konsistenzindex steigt dabei zunichst
stark an, bis er wihrend der stationdren Phase mit ca. 1200 mPa s™ ein Plateau erreicht. Der
FlieBindex sinkt zundchst stark und bleibt anschliefend relativ konstant. Am Ende der
Kultivierung sinkt der Konsistenzindex und der FlieBindex steigt wieder an. Der Verlauf
beider Parameter entspricht dabei qualitativ sehr gut dem fiir andere Actinomyceten aus der

Literatur bekannten Verhalten (Warren et al. 1995).

Zur Auslegung von Reaktoren und zur Malstabsiibertragung der Ergebnisse wird das
strukturviskose Verhalten der Kulturlosung vereinfachend mittels einer effektiven Viskositét
(7e) beschrieben. Dazu muss fiir die Betriebsbedingungen des Laborriihrreaktors eine

effektive Schergeschwindigkeit (y.g) bestimmt werden (siehe Kapitel 3.1.6).

In der vorliegenden Arbeit wurden die Konzepte nach Kelly und Gigas (2003, Gleichung 31)
und Perez et al. (2006, Gleichung 33) zur Bestimmung der effektiven Schergeschwindigkeit
verwendet, da beide Gleichungen auch fiir den turbulenten Stromungsbereich Giiltigkeit
besitzen. Fiir eine Riihrerdrehzahl von 800 min' im Laborrithrreaktor ergibt sich demnach
ein  Schergeschwindigkeitsbereich von 444 bis 1243s"'. Die relativ groBe
Schwankungsbreite der Schergeschwindigkeiten zeigt bereits, dass nur eine grobe
Abschitzung der auftretenden effektiven Viskositdten moglich ist. Abbildung 5.5 zeigt den

Bereich der mit den beiden Schergeschwindigkeitskonzepten berechneten effektiven
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Viskositdten wihrend der in Kapitel 5.1.1 beschriebenen Kultivierung von S. fendae. Die
hochsten Viskosititen von 15 bis 25 mPa s liegen wihrend der stationdren Phase vor. Dieser
Viskosititsbereich muss fiir den Betrieb des Milliliter-Bioreaktorsystems beriicksichtigt

werden.
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Abb.5.5:  Ermittelter Bereich der effektiven Viskositdten bei der Satzkultivierung von Streptomyces tendae
W42-0 im Laborriihrreaktor unter Anwendung der Schergeschwindigkeitskonzepte nach Perez et
al. (2006) (Untergrenze des Datenbereichs) und Kelly und Gigas (2003) (Obergrenze des
Datenbereichs) (7= 29 °C; V= 2000 mL; n = 800 min™").

In Tabelle 5.1 sind zusammenfassend die wichtigsten Prozesscharakteristika der
Referenzkultivierung von S. tendae W42-0 im Laborriihrreaktor angegeben. Anhand der

ermittelten Parameter kann die Auslegung der Prozesse im Milliliter-Bioreaktor erfolgen.

Tab.5.1 Ermittelte Prozessparameter bei der Referenzkultivierung von Streptomyces tendae W42-0 im
Laborriihrreaktor (7= 29 °C; V= 2000 mL; n = 800 min™).

Prozessparameter ermittelter
Referenzwert
i [5'] 0,12
tomar [0 0,18
effektive Schergeschwindigkeit [s'] 444 - 1243

Maximale effektive Viskositit [mPa s] 15-25
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5.1.3 Identifikation geeigneter Modellfluide

Wie bereits in Kapitel 5.1.2 gezeigt, dndert bei der Kultivierung von Streptomyces tendae
das Kulturmedium mit steigender Biomassekonzentration seine FlieBeigenschaften von
Newton’schem zu strukturviskosem nicht-Newton’schen Verhalten. Damit dieses Verhalten
bei der verfahrenstechnischen Charakterisierung von Bioreaktoren abgebildet werden kann,
ist es praktikabel, Modellfluide zu verwenden, die dhnliche rheologische Eigenschaften wie
die Kulturlosung besitzen. Hiufig werden dazu Pullulan, Carboxymethylcellulose,
Polyacrylamid (Henzler und Schifer 1987) und Xanthan (Henzler 2007, Campesi et al.
2009) als Modellfluide in der Literatur genannt.

100
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Abb.5.6:  FlieBkurven einer Xanthan-Losung (0,2 % schwarze Quadrate), Polyacrylamid-Losung (0,1 %
Dreiecke), sowie Carboxymethylcellulose-Losung (1 % Kreise) im Vergleich zu einer
Streptomyces tendae Kulturlosung bei einer Kultivierungszeit von 24 h (weifle Quadrate).

Abbildung 5.6 zeigt experimentell, dass Xanthan-Lésungen und Polyacrylamid-Losungen
das strukturviskose Verhalten von S. tendae sehr gut nachbilden. Der Verlauf der
gemessenen Viskosititen deckt sich iiber den gesamten messtechnisch erfassten
Schergeschwindigkeitsbereich. Carboxymethylcellulose zeigt ein nur gering ausgeprigtes
strukturviskoses Verhalten und kommt deshalb als Modellfluid nicht in Frage. In weiteren
Untersuchen wurde festgestellt, dass Polyacrylamid bei der Bestimmung des kza mit der

dynamischen Sulfitmethode (siehe auch Kapitel 4.2.3) chemisch mit Natriumsulfit reagiert.
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Aus diesem Grund wurde Xanthan als geeignetes strukturviskoses Modellfluid fiir die

folgenden Untersuchungen festgelegt.

Durch Modellierung der FlieBkurven mit dem Ostwald-de-Waele Gesetz (Gleichung 25)
lasst sich das FlieBverhalten (FlieBindex m iiber Konsistenzindex K aufgetragen) fiir die
Xanthan-Losungen unterschiedlicher Konzentration bestimmen. Abbildung 5.7 zeigt, dass
das FlieBverhalten der Xanthan-Losungen gut mit den S. fendae-Kulturldsungen iiber einen
breiten Bereich von 11— 1200 mPas™ (Konsistenzindex) und 0,3 -1 (FlieBindex)
iibereinstimmt. Damit kann der gesamte Bereich der Kultivierung von S. fendae durch die
Modellfluide gut abgebildet werden. Die ermittelten Parameter des Ostwald-de-Waele

Gesetzes fiir die jeweilige Xanthan-Losung sind in Anhang A1 angegeben.
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Abb.5.7:  FlieBverhalten von Xanthan-Losungen unterschiedlicher Konzentration (Dreiecke) im Vergleich
zu Streptomyces tendae Kulturlosungen (Quadrate).

Fir die Durchfithrung weitergehender verfahrenstechnischer Charakterisierungen wurden
ebenfalls Modellfluide mit Newton’schen Eigenschaften ndher betrachtet. Dazu wurde die
Viskositit von Polyethylenglykol-Losungen unterschiedlicher Konzentrationen im
Rheometer bestimmt (Tab. 5.2). Die Viskositit des Modellfluids liegt dabei mit 3 — 30 mPa s
in dem im Modellversuch abgeschétzten Bereich (siche auch Abb. 5.5). Folglich stehen fiir
nachfolgende verfahrenstechnische Charakterisierungen sowohl Newton’sche, als auch

strukturviskose Modellfluide zur Abbildung viskoser Kulturmedien zur Verfiigung.
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Tab.5.2:  Gemessene Viskositdt fiir Newton’sche Polyethylenglykol-Losungen unterschiedlicher

Konzentration.
Anteil (w/v) Viskositdt [mPa s]
5% 3,0
10 % 7,3
15 % 10,9
17,5 % 14,0

20 % 30,2
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5.2 Kultivierung von Streptomyces tendae im Milliliter-Bioreaktor mit Gas-
induzierendem Ruhrorgan

5.2.1 Parallele Kultivierung

Nach Etablierung eines Referenzprozesses zur Satzkultivierung von S. fendae im
Laborriihrreaktor wurden Kultivierungsversuche im Milliliter-Bioreaktor mit Gas-
induzierendem Riihrorgan (Puskeiler et al. 2005a) vorgenommen. Ziel der Untersuchung
war es zu ermitteln, ob eine Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen in

dem fiir einzellige Mikroorganismen konstruierten Milliliter-Bioreaktorsystem moglich ist.
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Abb.5.8:  Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (Quadrate) (A) und gebildetes
Nikkomycin Z (Kreise) (B) bei der Satzkultivierung von Streptomyces tendae W42-0 in 12
parallelen Milliliter-Bioreaktoren mit Gas-induzierendem Riihrorgan (geschlossene Symbole;
T=29°C; V=12mL; n=2000min") im Vergleich zu einer Referenzkultivierung im
Laborriihrreaktor (offene Symbole; 7= 29 °C; V= 2000 mL; n = 800 min™).
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Ublicherweise wird das Gas-induzierende Riihrorgan mit einer Riihrerdrehzahl von
2800 min™' betrieben, um einen moglichst hohen Sauerstoffeintrag zu ermoglichen (Kusterer
et al. 2008). Da bei der Kultivierung von S. tendae ein geringerer Sauerstoffbedarf vorliegt
(siche Kapitel 5.1.1) und eine erhohte Empfindlichkeit gegeniiber Scherkriften besteht,

wurde die Drehzahl fiir diese Kultivierungen auf 2000 min™ abgesenkt.

Abbildung 5.8 zeigt die offline gemessenen Werte von 12 parallelen Milliliter-Bioreaktoren
im Vergleich zur Referenzkultivierung im Laborriihrreaktor. Es konnte nur wenig Wachstum
mit einer maximalen BTM von 5 gL in den Milliliter-Bioreaktoren gemessen werden.
Dieser Wert ist ca. 4-mal niedriger, als die im Referenzsystem ermittelte
Biotrockenmassekonzentration (Abb. 5.8A). Bei Betrachtung des Kulturmediums unter dem
Mikroskop zeigte sich nur vereinzelt Mycel und folglich eine niedrigviskose
Kulturfliissigkeit. Aufgrund des geringen Wachstums wurde im Vergleich zum

Laborriihrreaktor fast kein Nikkomycin Z gebildet (Abb. 5.8B).
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ADbb.5.9: Wachstum an Reaktorwand (A) und Riihrerachse (B) nach 48 h bei der Kultivierung von
Streptomyces tendae W42-0 im Milliliter-Bioreaktor mit Gas-induzierendem Riihrorgan

(T'=29 °C; V=12 mL; n=2000 min™).

Eines der groBten Probleme wéhrend der Kultivierung war das starke Wachstum der
Mikroorganismen an der Reaktorwand. Bereits nach 48 h Kultivierungszeit befand sich ein
Grofiteil der Biomasse oberhalb der Kulturflissigkeit (Abb. 5.9A). Weiterhin wurde
ebenfalls ein Bewuchs der Riihrorgane und —achsen festgestellt (Abb. 5.9B). Ein weiteres
Absenken der Rithrerdrehzahl weit unter 2000 min™ war nicht moglich, da bei dem Gas-

induzierenden Riihrorgan erst ab 1800 min' ein messbarer Gaseintrag stattfindet, welcher
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fiir die Versorgung der Mikroorganismen mit Sauerstoff notwendig ist. Auch bei einer
Rithrerdrehzahl von 1800 min"' konnte kein ausreichendes Wachstum von S. fendae

beobachtet werden.

Eine Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen im Milliliter-
Bioreaktorsystem mit dem Gas-induzierenden Riihrorgan ist demzufolge nicht mdglich.
Aufgrund der Kultivierungsversuche konnen die folgenden Ursachen identifiziert werden,

die sich wahrscheinlich gegenseitig bedingen:

- zu hohe Scherkrifte im Milliliter-Reaktor so dass wenig Wachstum im Medium
stattfindet

- unvorteilhaftes Oberflichen-Volumen-Verhiltnis im Milliliter-Reaktor, welches
Wachstum an der Reaktorwand begiinstigt

- zu wenig Turbulenz/Krifte im Fliissigkeitsbereich oberhalb des Riihrorgans, so dass

sich Biomasse sukzessive im Kopfraum anreichern kann
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5.2.2 Sauerstoffiibergang bei viskosen Fluiden

Im vorherigen Kapitel wurde gezeigt, dass eine Kultivierung morphologisch verdnderlicher
Mikroorganismen mit dem Gas-induzierenden Rithrorgan im Bioreaktorblock nicht moglich
ist. Durch eine weitere verfahrenstechnische Charakterisierung des Riihrorgans sollte
ermittelt werden, ob das bestehende Gas-induzierende Prinzip fiir den Sauerstoffeintrag in
viskose Fluide geeignet ist. Zur Modellierung Newton’scher Medien wurden
Polyethylenglykol-Losungen (PEG) unterschiedlicher Konzentration eingesetzt. Fiir
nicht-Newton’sche Medien kamen Xanthan-Losungen (XG) zum Einsatz (siche Kapitel

5.1.3).
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Abb. 5.10: Mittels der dynamischen Sulfitmethode ermittelte k;a fiir unterschiedliche viskose Newton’sche
(A; Polyethylenglykol-Losungen; PEG) und nicht-Newton’sche Medien (B; Xanthan-Lésungen;
XGQ@) fiir das Gas-induzierende Riihrorgan im Vergleich zu wéssriger Natriumsulfat-Losung als
Referenz (weille Quadrate) (7=25 °C; V=12 mL).
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Abbildung 5.10 zeigt die mit der dynamischen Sulfitmethode ermittelten kA a fiir
unterschiedliche viskose Newton’sche und nicht-Newton’sche Fluide unter nicht-
koaleszierenden Bedingungen. In wissrigen Fluiden sind, abhidngig von der Riihrerdrehzahl,
sehr hohe Werte von k;a> 0,4 s messbar. Diese liegen deutlich iiber dem in
Laborbioreaktoren unter Standardbedingungen erreichbaren k;a und zeigen, dass das Gas-
induzierende Riihrorgan fiir hohe Sauerstoffeintrige optimiert ist. Sobald die Viskositét des
Mediums ansteigt, ist ein starker Abfall des kza zu beobachten. Ab Viskosititen > 10 mPa s
ist bei den Newton’schen Fluiden der Sauerstoffilbergang messtechnisch nicht mehr
erfassbar (Abb. 5.10A). Bei den nicht-Newton’schen Xanthan-Losungen ist ab 0,2 % (w/v)
iiber den gesamten Drehzahlbereich kein Sauerstoffeintrag mehr messbar. Im Vergleich zu
kra-Messungen in den Newton’schen Fluiden zeigt sich bei den Xanthan-Ldsungen fiir alle
Konzentrationen ein deutlich steilerer Anstieg der Messwerte iiber die Drehzahl
(Abb. 5.10B). Dieser Unterschied ist mit der bei héheren Riihrerdrehzahlen abnehmenden
Viskositdit des strukturviskosen Fluids zu erkldren und bestdtigt den erwarteten

Messwertverlauf.

Da anhand des Referenzprozesses ein Viskosititsbereich von 15—-25mPas bei den
Kultivierungen abgeschétzt wurde (siche Abb. 5.5) beziehungsweise das strukturviskose
Verhalten Xanthan-Losungen > 0,2 % entspricht, zeigt dies, dass das Gas-induzierende

Riihrorgan nicht fiir den Einsatz in hoher viskosen Fluiden geeignet ist.

Damit in dem ermittelten Einsatzbereich dennoch eine Vorhersage des kra moglich ist,
wurden die Werte durch ein empirisches Modell beschrieben. Da fiir das Gas-induzierende
Rithrorgan keine Gasleerrohrgeschwindigkeit bekannt ist, kann Gleichung 27 zur
Modellierung nicht verwendet werden. Weiterhin ist keine effektive Schergeschwindigkeit
bekannt, so dass keine reprisentative Viskositdt bestimmt werden kann. Aus diesem Grund

wurde der Ansatz nach Campesi ef al. (2009) gewéhlt:

Newton’sche Fluide:

ka=a-n"-n° (37)
nicht-Newton’sche Fluide:

ka=d-n° K’ (38)
a—f ... empirische Parameter [-]

n ... Riihrerdrehzahl [min™']
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K ... Konsistenzindex [mPa s™]
n ... dynamische Viskositit [mPa s]

0,4 0,4

A ka=an g . B | ka=dn-x’
LY — 77 LY —
03t : 03t
= . =
§ 0,2 1 \5 0,2
& - & :
[ ]
| ]
0,1 r " L C)
) : 0,1 Y.
n f n ]
(]
0,0 L L L 0,0 i i i
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,0 0,1 0,2 0,3 0,4
-1 -1
kLaexp [s7] kLam7 [s"]

Abb.5.11: Paritétsplot der experimentell ermittelten und mit der mit Gleichung 37 fiir Newton’sche (A) und

Gleichung 38 fiir nicht-Newton’sche Fluide (B) modellierten k¢ im Milliliter-Bioreaktor mit
Gas-induzierendem Riihrorgan (a =2,5x10™""; =2950; ¢=-1,171; d=8,1x10"%; e=3,707;

£=-0,397).

Nachteil von Gleichung 37 und 38 ist, dass sie nur systemspezifisch anwendbar sind und

keine skalierbaren Aussagen ermoglichen. Dennoch konnen die ermittelten experimentellen

Werte sehr gut mit den Modellen beschrieben werden (Abb. 5.11), so dass beide

Korrelationen zukiinftig zur Vorhersage des kza im niedrig viskosen Bereich verwendet

werden konnen.

Abb. 5.12:
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Ermittelte kritische Riihrerdrehzahl fiir das Gas-induzierende Riihrorgan fiir unterschiedlich
viskose Newton’sche Fluide (V=12 mL).
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Die kritische Riihrerdrehzahl — die Drehzahl, ab der bei Gas-induzierenden Riihrern
Gaseintrag erfolgt — stellt eine weitere wichtige Prozessgrofle fiir derartige Riihrorgane dar.
Nach Sawant und Joshi (1979) steigt die kritische Riihrerdrehzahl bei dem Einsatz in
viskosen Fluiden stark an und verandert somit mafBigeblich den Betriebsbereich des
Riihrorgans. Abbildung 5.12 zeigt die ermittelten Werte fiir die kritische Riihrerdrehzahl in
unterschiedlich viskosen Fluiden. Es ist ein starker Anstieg von ca. 1620 min™ bei annihernd
wissrigen Fluiden (1 -5 mPas) bis auf {iber 1900 min” bei 20 mPa s zu erkennen. Die
Bestimmung der Gasinduktion bei Fluiden mit hdherer Viskositit gestaltete sich als
schwierig, da sich nur noch vereinzelt groe Blasen aus dem Riihrer l6sten und keine
Laufstabilitdit mehr gewihrleistet war. Da nach Liepe et al. (1988) mit zunehmender
Riihrerdrehzahl auch die maximale lokale Energiedissipation steigt (Gleichung 20), hat dies

eine weitere Erhohung der Scherbeanspruchung der Mikroorganismen zur Folge.

Diese Ergebnisse bestitigen die bereits durch ka-Messungen und Kultivierungen
gewonnene Erkenntnis, dass Gas-induzierende Riihrorgane nicht fiir den Einsatz in hoéher

viskosen Medien geeignet sind.



78 Ergebnisse und Diskussion

5.3  Entwicklung eines neuartigen Paddelrihrorgans fur Milliliter-Bioreaktoren
5.3.1 RuUhrerkonzept

In den vorherigen Untersuchungen konnte gezeigt werden, dass sich das Gas-induzierende
Riihrorgan nicht zur Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen eignet.

Folglich wurde ein neues Riihrerkonzept entwickelt, das nachfolgend beschrieben wird:

Die Entwicklung umfasst ein neuartiges Paddelriihrorgan in Kombination mit einem
Bioreaktor ohne Stromungsbrecher. Das Funktionsprinzip ist in Abbildung 5.13 dargestellt.
Dabei dreht sich das paddelformig ausgebildete Riihrorgan um eine Achse, die in ein
unbewehrtes Reaktionsgefall eingebracht wird, wobei ein mdglichst wandnaher Einbau des
Riihrorgans vorteilhaft ist. Die Ausfiihrung des Paddels kann sowohl einseitig, als auch
beidseitig der Achse ausgebildet sein. Im Ruhezustand taucht das Riithrorgan nur teilweise in
die Flussigkeit ein. Der Antrieb des Riihrorgans erfolgt magnetisch-induktiv durch in das
Riihrorgan eingebrachte Magnete, in Kombination mit einem Magnetantrieb auflerhalb des
Bioreaktors. Weiterhin ist das Riihrorgan doppelt gelagert, um eine stabile Rotation zu

gewdhrleisten.

Achse (
N

Milliliter-Bioreaktor
~~ ohne Stromungsbrecher

Paddelrthrorgan
mit Magneten

Gasphase

/

<’/

\ : Flussigphase
|

Abb. 5.13: Prinzipskizze des neu entwickelten Paddelriihrorgans.

Wird das Riihrorgan in schnelle Rotation versetzt, bewegt sich die Fliissigphase mit dem

Rithrorgan und es bildet sich eine rotierende Fliissigkeitslamelle, die sich entlang der
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Reaktorwand ausbreitet. Mit steigender Riihrgeschwindigkeit nimmt die Hohe der
Fliissigkeitslamelle zu und vergroBert so das Oberflichen/Volumen-Verhéltnis. Durch die
entstehende Oberfldche kann iiber Oberflichenbegasung Sauerstoff in das Kulturmedium
eingetragen werden. Aufgrund der Oberflichenbegasung wird ebenfalls die Schaumbildung

stark minimiert, da keine Gasblasen im Reaktionsmedium vorliegen.

Weiterhin soll die schnell rotierende Lamelle Anlagerung/Wachstum von Feststoffen und
Biomasse oberhalb der Fliissigkeit verhindern, vor allen Dingen durch die konstant am

oberen Fliissigkeitsrand wirkende radiale Kraft der rotierenden Lamelle.

Ubliche Einbaugeometrien des Riihrorgans in den Reaktor sind dabei:

D/d<1] (39)
B/d~03 (40)
hid=3 (41)
H/h=05 (42)

...Bodenabstand zwischen Reaktor und Riihrorgan [m]
...Reaktordurchmesser [m]

...Riithrerdurchmesser [m]

...Hohe der Fliissigkeitssdule im ungeriihrten Zustand [m]

...Hohe des Riihrerblatts [m]

S D Y U W

Abb. 5.14: CFD-Stromungssimulation der entstehenden freien Fliissigkeitsoberfliche des neuartigen
Paddelriihrorgans bei 1200 min™ (Simulation: Stefanie Briining).
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Abbildung 5.14 zeigt die mittels Computational Fluid Dynamics (CFD) von Dipl.-Ing.
Stefanie Briining (Lehrstuhl fiir Bioverfahrenstechnik, TU Miinchen) simulierte
Flissigkeitsbewegung des neuartigen Paddelriihrorgans bei einer Riihrerdrehzahl von
1200 min™'. Die entlang der Reaktorwand rotierende Fliissigkeitslamelle ist gut erkennbar.
Im quasi-stationdren Zustand entspricht die Fliissigkeit anndhernd einem Ausschnitt eines
unsymmetrischen Rotationsparaboloids, der sich bis zum Reaktorboden ausbreitet. Die
Simulation zeigt ebenfalls, dass ein sehr grofles Oberflachen/Volumen-Verhiltnis durch das

Riihrorgan generiert wird.

unbewehrter Gasauslass/
Ruhrkesselreaktor Sterilbarriere
mit optischen Sensoren

(ni Z ml

— Abgaskuhlung

Magnetspule mit
Temperierung

1 Oberflachen-  Fliissigphase ~ neuartiges L
begasung Ruhrorgan

Abb.5.15: Schematischer Aufbau der Parallelisierung der neu entwickelten Paddelrithrorgane im
Bioreaktorblock.

Zur Parallelisierung und Automatisierung der Bioreaktoren konnen diese im Bioreaktorblock
(Weuster-Botz et al. 2005) betricben werden (Abb. 5.15). Die im Bioreaktorblock
enthaltenen Magnetspulen erzeugen ein rotierendes Magnetfeld, iiber das die einzelnen
Riihrorgane in Rotation versetzt werden. Weiterhin sorgen zwei vorhandene Warmetauscher
fiir die Temperierung des Reaktionsmediums beziehungsweise fiir die Kiihlung des
Abgasstroms zur Verminderung von Verdunstungseffekten. Fiir die Sauerstoffversorgung
der Mikroorganismen wird Sterilgas liber einen zentralen Anschluss in den Kopfraum jedes
Reaktors eingebracht. Die Gasausldsse stellen dabei gleichzeitig einen sterilen Betrieb

sicher, da stindig ein Luftstrom von den Reaktoren nach auB3en gelangt.

Zur online Prozessiiberwachung sind die unbewehrten Einwegbioreaktoren weiterhin mit

optischen Sensoren fiir pH und pO, ausgestattet (Kusterer et al. 2008). Damit ist ein
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paralleler und automatisierter Betrieb von bis zu 48 Riihrreaktoren zur Hochdurchsatz-

Bioprozessentwicklung gewéhrleistet.
5.3.2 Optimierung der Rihrergeometrie

Nach der theoretischen Konzeption des neuen Riihrerprinzips zur Kultivierung
morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen im Milliliter-MaRBstab wurden mehrere
Riihrerprototypen entworfen, die nachfolgend beschrieben und charakterisiert werden sollen.
Die wichtigsten Evolutionsschritte bei der Prototypenentwicklung sind durch die Prototypen

I -1V in Abbildung 5.16 zu erkennen.

Prototyp | Prototyp 11 Prototyp 111 Prototyp IV

Abb. 5.16: Verschiedene Prototypen des Paddelriihrorgans zur Kultivierung morphologisch verénderlicher
Mikroorganismen. Die jeweils eingebauten Magnete sind schematisch angedeutet.

Prototyp I ist die erste Umsetzung des in Kapitel 5.3.1 vorgestellten Riihrerprinzips. Das
Riithrorgan besteht aus einem einseitigen Paddel mit einfacher Rechtecksgeometrie und
doppelter Lagerung fiir die Achse. In das Riihrerpaddel sind drei Dauermagnete (3 x 3 mm)
aus Samarium-Cobalt seitlich eingebracht. Messungen des k;a mit diesem Riihrorgan
ergaben im Drehzahlbereich von 400 bis 1400 min™” Werte von 0,01 bis 0,13 s™' (Abb. 5.17).
Dies liegt in der im Referenzprozess ermittelten GroBenordnung, die fiir ein Sauerstoff
unlimitiertes Wachstum von Mycel bildenden Mikroorganismen notwendig ist (siche

Tab. 5.1). Damit konnte anhand von Prototyp I gezeigt werden, dass das Riihrerprinzip
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funktioniert und ein ausreichender Sauerstoffiibergang durch die Oberflichenbegasung

realisiert werden kann. Demzufolge wurde die Geometrie des Riihrorgans weiter optimiert.

Bei Prototyp II ist die untere Kante des Riihrpaddels in einem Winkel von 40 ° abgeschrégt,
um die Turbulenz im unteren Bereich der Fliissigkeitslamelle zu verbessern. Dieser Prototyp
erreicht liber den gesamten Drehzahlbereich anndhernd den gleichen .k a wie Prototyp I

(Abb. 5.17).

Fine beidseitige Ausfithrung des Riihrerpaddels ist in Prototyp III realisiert. Der Vorteil
dieser achsensymmetrischen Ausfiihrung ist zum einen, dass durch ein geringeres auf die
Achse wirkendes Moment ein stabileres Langzeitlaufverhalten vorliegt. Weiterhin kdnnen
bei der doppelten Ausfiihrung auf beiden Seiten des Paddels Magnete eingebaut werden, so
dass durch eine gleichméBigere Ubertragung der Kraft des Magnetfeldes auf das Riihrorgan

ein stabileres Anfahr- und Laufverhalten vorliegt.
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Abb.5.17: Mittels der dynamischen Sulfitmethode gemessener k;a verschiedener Prototypen des
Paddelriihrorgans zur Kultivierung morphologisch veridnderlicher Mikroorganismen. Prototyp I
(Quadrate), Prototyp II (Dreiecke), Prototyp III (Kreise) und Prototyp IV (umgedrehte Dreiecke)
(T=25°C; V=8 mL; 0,5 M Na,SO,).

Der Prototyp zeigte, wie gewiinscht, ein deutlich stabileres Anfahr- und Laufverhalten auch
iiber lingere Prozesszeiten. Der gemessene k;a liegt allerdings signifikant unter den fiir
einseitige Paddelriihrorgane gemessenen Werten und erreicht nur maximal ~ 0,05 s bei
1400 min™ (Abb. 5.17). Die entstehende Fliissigkeitslamelle ist bei diesem Prototyp sichtbar
niedriger ausgeprigt. Der Grund dafiir ist, dass das zweite symmetrisch angebrachte Paddel

die komplette Ausbreitung der Fliissigkeitslamelle liber den gesamten Reaktorumfang
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verhindert. Damit vermindert sich auch das fiir die Oberflichenbegasung entscheidende

Oberflachen/Volumen-Verhiltnis und dies fiihrt zu einem deutlich geringeren kza.

Um die Vorteile aus den Prototypen I und II (hohe erreichbare k;a und gute Durchmischung)
sowie Prototyp III (stabileres Anfahr- und Laufverhalten) zu kombinieren, wurden
Paddelriihrorgane nach Prototyp IV konstruiert. Dabei ist dem einseitig ausgepragten
optimierten Paddel 180° um die Achse versetzt ein Gegengewicht vorgesehen. In dieses
Gegengewicht sind ebenfalls Magnete eingebaut. Dadurch ist im Vergleich zu Prototyp I und
II ein stabilerer Anfahrvorgang und eine gleichmiBigere Ubertragung der Kraft des
Magnetfeldes gewéhrleistet. Weiterhin sorgt das Gegengewicht fiir ein nutationsfreies und
damit stabileres Laufverhalten. Damit der Verschlei3 bei ldngeren Laufzeiten minimiert
wird, wurden in die beiden Achsenlagerungen Lagerbuchsen aus einer Spezialkeramik

eingepresst (Kusterer 2007).

A B

-

Abb. 5.18: Tsometrische Darstellung (A) und Abbildung (B) des serienméfBiges Paddelrithrorgans.

Der gemessene kza ist trotz des angebrachten Gegengewichtes nur geringfiigig niedriger als
der von Prototyp I und II (Abb. 5.17). Bei niedrigen Riihrerdrehzahlen von 600 bis 800 min™
wird sogar ein etwas hoherer kza erreicht. Damit zeigt sich, dass dieser Prototyp sowohl
beziiglich des erreichbaren Sauerstoffeintrags, als auch des Laufverhaltens zur Kultivierung

von morphologisch veridnderlichen Mikroorganismen auch {iber lingere Prozesslaufzeiten
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gut geeignet ist. Von diesem Prototyp wurde deshalb eine Kleinserie von 16 Stiick gefertigt
und sowohl verfahrenstechnische Charakterisierungen, als auch Kultivierungen in den

Milliliter-Bioreaktoren vorgenommen.

Nach Optimierung und erfolgreichem FEinsatz der Riihrergeometrie gemafl Prototyp IV,
wurde ein Konzept zur serienmifigen, industriellen Fertigung des Riihrorgans erarbeitet.
Eine zentrale Problemstellung ist dabei eine Verkapselung der eingebauten Magnete zu
ermoglichen, da diese bei ldngerem Einsatz nicht frei im Kulturmedium vorliegen sollten.
Der Grund dafiir ist zum einen die Korrosion der Magnete bei dauerhaftem Kontakt mit
wassrigem Medium und zum anderen, dass freigesetzte Schwermetallionen aus den
Magneten das Wachstum der Mikroorganismen beeintrachtigen konnten. Fiir die in Prototyp
IV eingebauten 6 Rundmagnete konnte durch deren kleine Abmessung von 3 mm x 3 mm
keine Moglichkeit zur Verkapselung gefunden werden. Aus diesem Grund wurde die
Riihrergeometrie im Bereich der unteren Achsenlagerung abgeéndert, damit auf jeder Seite
des Riihrorgans ein Magnet mit den Abmessungen 6 mm x 3 mm eingebaut werden kann
(Abb. 5.18). Diese groBeren Magnete konnen durch eine Kunststoffkappe aus PEEK
zuverldssig abgedichtet werden, die zusammen mit den Magneten in das Riihrorgan

eingepresst wird.

A

A

A

Abb.5.19: Schematische Darstellung zur Berechnung des SpaltmaBes von Prototyp IV (A) und des
serienméfigen Paddelrithrorgans (B) nach Gleichung 43.

Da vor allen Dingen im Milliliter-Mafstab vergleichsweise viel Fliissigkeit durch das
Riihrorgan selbst verdriangt wird, wurde bei der Konstruktion auf eine materialsparende

Geometrie geachtet. Das Paddel ist demnach moglichst schmal ausgefiihrt und im Bereich
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der Magnete ist ebenfalls wenig Material verbaut. Das entworfene Riihrorgan ermoglicht
somit Kultivierungen in einem breiten Bereich des Arbeitsvolumens von 8 bis 12 mL, so

dass problemlos auch Zulaufverfahren realisiert werden kdnnen.

Ein weiterer zentraler Punkt bei der Konstruktion des serienmifigen Riihrorgans ist das
Spaltmal} zwischen Riihrorgan und Reaktorwand. Bei einem zu geringen Spaltmal} entstehen
groBBe Scherkrifte, die das Wachstum der Mikroorganismen verringern beziehungsweise
ganz verhindern. Da durch den Einbau der groBeren Magnete die Riihrergeometrie
abgedndert werden musste, wurden die entstehenden SpaltmaBle ndher betrachtet.
Abbildung 5.19 zeigt schematisch die Draufsicht auf das Riihrorgan nach Prototyp IV und
des serienmédfigen Riihrorgans. Die entsprechenden Spaltmafle auf Vorder- und Riickseite

des Riihrorgans lassen sich wie folgt berechnen:

D b, Y
Sy/r :?_\/aém +( Vz/Rj (43)

ayr ... Abstand der duBBeren Kante des Riithrorgans zum Achsenmittelpunkt auf der Vorder-

beziehungsweise Riickseite des Rilthrorgans [m]

by ... Breite des Riithrorgans auf der Vorder- beziechungsweise Riickseite [m]
D ... Reaktordurchmesser [m]
Sy ... Spaltmall zwischen Riihrorgan und Reaktorwand auf der Vorder- beziehungsweise

Riickseite des Riihrorgans [m]

Fiir Prototyp IV ergibt sich ein minimales Spaltmall von 1,9 mm auf der Vorderseite des
Riihrpaddels. Fiir das serienmifige Riihrorgan ergibt sich durch die eingebrachten 45 °
Fasen ein minimales Spaltmafl von 1,6 mm (durchgezogene Linie, Abb. 5.19B). Ohne die
eingebrachten Fasen wére der Abstand zwischen Riithrpaddel und Reaktorwand nur 0,9 mm
und damit weniger als die Hélfte von Prototyp IV (gepunktete Linie, Abb. 5.19B). Dieser
geringe Abstand wiirde unter Umsténden zu groflen Kréften im Reaktor und damit zu einer
Limitierung des Wachstums der Mikroorganismen fiihren. Auf der Riickseite der
Riihrorgane ist jeweils ein groerer Wandabstand (4 mm bei Prototyp IV; 2 mm bei dem
serienmifigen Riihrorgan) vorhanden, so dass diesbeziiglich keine Probleme bei der

Kultivierung auftreten kdnnen.

Damit steht eine optimierte Rilthrergeometrie mit verkapselten Magneten zur Verfiigung, die

industriell gefertigt werden kann.
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5.3.3 Einbindung des Ruhrorgans in den Bioreaktorblock

Nach Optimierung der Geometrie musste das Riihrorgan in den Bioreaktorblock nach
Weuster-Botz et al. (2005) eingebunden werden, so dass 48 parallele Reaktoren zur
kontrollierten, automatisierten Kultivierung verwendet werden konnten. Die Zielsetzung war
dabei, mdoglichst keine Anderungen am Bioreaktorblock vorzunehmen, so dass dieser

universell fiir mehrere biotechnologische Prozesse einsetzbar ist.
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Abb. 5.20: Unbewehrter Milliliter-Reaktor mit optischen Sensoren.

Zunichst wurden unbewehrte Milliliter-Bioreaktoren industriell gefertigt, die fiir ein
Funktionieren des neuen Riihrerprinzips notwendig sind. Die AufBenmalBe der neuen
Reaktoren entsprechen dabei den Reaktoren mit Stromungsbrechern (Puskeiler ef al. 2005a;
sie auch Abb. 4.1), so dass ein einfacher Einbau in den Bioreaktorblock moglich ist.
Weiterhin sind die Reaktoren mit optischen Sensoren fiir pH und pO, am Boden ausgestattet,
so dass eine online Messung dieser wichtigen Parameter, wie bei Kusterer et al. (2008)
beschrieben, durchgefiihrt werden kann. Abbildung 5.20 zeigt einen per Spritzguss
gefertigten Milliliter-Bioreaktor aus Polystyrol, wie er zur Kultivierung mit dem

Paddelriihrorgan verwendet wird.

Weiterhin wurden 48 einzelne Paddelriihrorgane mit der optimierten Geometrie gefertigt.
Diese konnen iiber einen einfachen Steckmechanismus an der Sterilabdeckung des

Bioreaktorblocks montiert werden. Durch die Steckachse ist dabei ein einfacher Austausch
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verschiedener Riithrorgane moglich, ohne dass eine Verdnderung am Bioreaktorblock selbst
vorgenommen werden muss. Abbildung 5.21 zeigt ein an die Sterilabdeckung montiertes

Paddelriihrorgan.

Abb. 5.21: An die Sterilabdeckung des Bioreaktorblocks montiertes Paddelrithrorgan.

Fiir einen zuverldssigen magnetisch-induktiven Antrieb der Riihrorgane ist deren exakte
Positionierung im Bioreaktorblock notwendig. Abbildung 5.22 zeigt den schematischen
Aufbau der Position eines Milliliter-Bioreaktors mit Riihrorgan im Bioreaktorblock mit den

dazugehorigen Polschuhen des magnetischen Antriebs.

Eine optimale Ubertragung des Drehmoments ist in den Mittelpunkten der jeweiligen
Polschuhe gegeben. Aus diesem Grund wurden die Paddelriihrorgane so konstruiert, dass die
beiderseitig eingebauten Dauermagnete sich in einer Ebene mit den Polschuhen befinden.
Folglich ergibt sich ein Abstand der Unterkante des Riihrorgans zum Reaktorboden von
5,5 mm. Mit dem beschriebenen Aufbau ist ein zuverldssiger Betrieb der Riihrorgane in
einem Drehzahlbereich von 600 bis 1600 min™ mit dem magnetisch-induktiven Antrieb

gegeben.



88 Ergebnisse und Diskussion

]

Position der Dauermagnete
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Abb. 5.22: Schematische Darstellung der Positionierung eines Paddelrithrorgans im Milliliter-Bioreaktor zur
optimalen Ubertragung des Drehmoments des Magnetfeldes auf das Riihrorgan.
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5.4  Verfahrenstechnische Charakterisierung des Paddelrihrorgans

5.4.1 Leistungseintrag

Der Leistungseintrag ist eine der wichtigsten verfahrenstechnischen Kenngréfen, die haufig
zur Mal3stabsiibertragung bei Bioprozessen verwendet wird. In Reaktoren des Pilot- und
Produktionsmalstabs kann die durch das Riihrorgan eintragbare Leistung unter Umstdnden
zur limitierenden GroBe werden. Dies ist vor allen Dingen bei viskosen Kulturmedien hiufig
der Fall (Junker et al. 2008). Deshalb ist es wichtig, dass in miniaturisierten Reaktoren ein
dhnlicher Leistungseintrag vorliegt, um Probleme bei der MaBstabsiibertragung zu

vermeiden.

Die Leistungseintrige im Milliliter-Bioreaktor wurden iiber den gesamten Drehzahlbereich
in Schritten von 50 min" in einem neu entwickelten Messaufbau mit einem speziellen
Drehmomentsensor gemessen (Hortsch und Weuster-Botz 2010a; siehe auch Kapitel 4.2.2).
Die Ergebnisse wurden sowohl mit dem Gas-induzierenden Riihrorgan, als auch mit einem
Laborriihrreaktor mit 6-Blatt-Scheibenriihrern verglichen. Abbildung 5.23 zeigt die

gemessenen Leistungseintriage der drei Reaktorsysteme.
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Abb. 5.23:  Volumenbezogener Leistungseintrag in Abhéngigkeit der Rithrerdrehzahl fiir das Paddelrithrorgan
(schwarze Quadrate), im Vergleich zum Gas-induzierenden Riihrorgan (graue Dreiecke) und
Laborriihrreaktor (weifle Quadrate) (Messung in 0,5 M Na,SO,).
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Der Leistungseintrag nimmt, wie erwartet, mit steigender Riihrerdrehzahl bei allen drei
Reaktorsystemen zu. Das Paddelrithrorgan erreicht dabei Leistungseintrige bis ca. 7 W L™
bei 1600 min"'. Die Leistungseintrige liegen in der gleichen GroBenordnung wie im
Laborriihrreaktor. Der hichste erreichbare Leistungseintrag von 7 W L™ entspricht ungefihr
einer Rithrerdrehzahl von 1000 — 1100 min™ im Referenzsystem. Im Vergleich dazu, werden
beim Gas-induzierenden Riihrorgan, durch die fiir eine Gasinduktion notwendigen hohen
Riihrerdrehzahlen Leistungseintrige bis 17 WL’  bei 2800 min"' erreicht. Im
Laborriihrreaktor sind diese hohen Leistungseintrige nur bei Rithrerdrehzahlen > 1300 min™'

realisierbar.

Mit Hilfe der erstellten Charakteristik kann eine zuverldssige MaBstabsiibertragung mit
Bezug auf den Leistungseintrag von Prozessen aus den Milliliter-Reaktoren in Reaktoren des
Labor- und PilotmaBstabs erfolgen, indem die Riihrerdrehzahlen entsprechend dem

gewlinschten Leistungseintrag angepasst werden.
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Abb.5.24: Leistungscharakteristik des Paddelriihrorgans (Quadrate), im Vergleich zum Gas-induzierenden
Riihrorgan (graue Dreiecke).

Aus den gemessenen Leistungseintragen ldsst sich die Leistungscharakteristik fiir die
verschiedenen Riihrorgane in den Milliliter-Bioreaktoren erstellen. Abbildung 5.24 zeigt,
dass der Verlauf der Ne-Zahl iiber die Re-Zahl dhnlich dem aus Standardriihrreaktoren
bekannten Verhalten ist. Fiir beide Riihrorgane ldsst sich deutlich ein laminarer

(Ne - Re =const.) und turbulenter (Ne = const.) Stromungsbereich bestimmen. Fiir das
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Paddelriihrorgan ist zwischen Re =2000 und 4000 ein Ubergangsbereich zu erkennen, wie

es fur unbewehrte Reaktoren ebenfalls in der Literatur beschrieben ist (Zlokarnik 2005).

Die Ne-Zahl des Gas-induzierenden Riihrorgans ist im turbulenten Bereich ca. 3,7 und ist
damit dhnlich der Ne-Zahl von 6-Blatt-Scheibenriihrern, die mit 4 bis 5 angegeben wird
(Zlokarnik 2005, Betts et al. 2006). Fiir das Paddelriihrorgan liegt im turbulenten Bereich ab
Re > 4000 eine Ne-Zahl von ca. 1,3 vor. Dieser Wert ist nur schwer mit anderen aus der
Literatur bekannten Werten fiir Riithrorgane vergleichbar da ein neues Riihrprinzip vorliegt.
Am chesten kann das Paddelriihrorgan mit ebenfalls wandnah laufenden Riihrorganen wie
zum Beispiel Ankerriihrern verglichen werden. Diese haben laut Kraume (2003) eine

Ne-Zahl im turbulenten Bereich zwischen 0,2 und 2.
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Abb. 5.25: Leistungseintrag des Paddelrithrorgans in nicht-Newton’sche Xanthan-Losungen (0,4 %
Dreiecke; 0,7 % Kreise) im Vergleich zu wissrigem Medium (0,5 M Na,SO, weifle Quadrate).

Fiir die MaBstabsiibertragung von Prozessen mit viskosem Kulturmedium muss der
Leistungseintrag in solche Fluide bekannt sein. Wie bereits in Kapitel 5.1.3 beschrieben,
bilden Xanthan-Losungen unterschiedlicher Konzentration sehr gut das strukturviskose
Verhalten bei der Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen ab.
Abbildung 5.25 zeigt beispielhaft den Leistungseintrag des Paddelriihrorgans in zwei hoher
viskose Xanthan-Lésungen im Vergleich zu wissrigem Medium. Wie erwartet steigt der

Leistungseintrag filir die gleiche Riihrerdrehzahl bei einer hoheren Viskositdt an. Mit Hilfe
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der in den Modellfluiden ermittelten Werte lassen sich zukiinftig auch Prozesse, in denen

hoher viskose Kulturmedien vorliegen, zuverldssig anhand des Leistungseintrags skalieren.

Weiterhin zeigt sich anhand der Leistungseintragsmessungen, dass auch bei hoher viskosen
Medien kein ,,Auller-Phase* Zustand vorliegt, wie er in geschiittelten Systemen auftreten
kann (Biichs et al. 2001, Peter et al. 2004). Der Grund fiir den ,,Auler-Phase* Zustand ist,
dass die Fliissigkeit bei hoher Viskositdt der Schiittelbewegung des Reaktionsgefdfles nicht
mehr folgen kann, woraus eine Verringerung des Leistungseintrags bei hohen Drehzahlen
resultiert. Im Milliliter-Bioreaktor kann dies nicht auftreten, da durch das Riihrorgan eine
Zwangsforderung der Flissigkeit vorliegt. Damit wird die Fliissigkeit auch bei hoher

Viskositit stindig in Rotation gehalten.

5.4.2 Sauerstoffeintrag

Eine ausreichende Sauerstoffversorgung der Mikroorganismen ist bei aeroben Prozessen fiir
eine kontrollierte Prozessfilhrung unbedingt notwendig. Der Sauerstoffeintrag im
Milliliter-Bioreaktor erfolgt {iber reine Oberflichenbegasung und ist damit vom

Oberflichen/Volumen-Verhéltnis abhéngig.
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Abb. 5.26: Mittels der dynamischen Sulfitmethode ermittelte k;a fiir unterschiedliche Reaktionsvolumina im
Milliliter-Bioreaktor mit Paddelrithrorgan: 8 mL (Quadrate), 10 mL (Dreiecke) und 12 mL
(Kreise) (T'=25 °C; Messung in 0,5 M Na,SOy).

Bereits bei der Konstruktion der Paddelriihrorgane wurde der k;a fiir ein Arbeitsvolumen

von 8 mL bestimmt. Nachfolgend wird eine ndhere Charakterisierung des Sauerstoffeintrags
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des finalen Riihrorgans beschrieben. Als Bestimmungsmethode wurde die dynamische
Sulfitmethode gewdhlt, da sie fiir einen breiten Betriebsbereich als korrekt geltende kza
ermittelt und die dynamischen Druckmethode apparativ nicht in den Milliliter-Bioreaktoren

realisierbar ist (sieche auch Kapitel 3.1.3).

Abbildung 5.26 zeigt den mit der dynamischen Sulfitmethode fiir unterschiedliche
Reaktionsvolumina gemessenen kza. Je nach Fiillvolumen sind kza > 0,15 s erreichbar.
Damit liegt der mit dem neuen Riihrorgan erreichbare Sauerstoffeintrag in dem aus den
Referenzkultivierungen ermittelten Bereich (siehe Tab. 5.1). Der gemessene k;a ist deutlich
hoher als in anderen Bioreaktoren mit Oberflachenbegasung wie MTPs oder Schiittelkolben,
bei denen meist kza deutlicher kleiner als 0,1 s™ vorliegen (Weuster-Botz 2005, Marques et

al. 2010).

Mit steigendem Reaktionsvolumen sinkt der kza, da sich das Oberflichen/Volumen-
Verhiltnis verkleinert. Dies muss insbesondere bei Zulaufprozessen, bei denen sich das
Volumen wihrend des Prozesses éndert, beriicksichtigt werden. Durch die online Erfassung
des pO, kann eine mogliche Sauerstofflimitation jedoch rechtzeitig erkannt und

beispielsweise durch eine Erhéhung der Riihrerdrehzahl behoben werden.

0,12
000 b T T — ]
: : : : : ﬁ K m
i i i i : i A
0,08 _: ................. ................. ................. ................ D ............... ‘ ........... e
K N o _— e N o e §
5, 0 [
< x
0,04 i S— — S— S S N
5 = 5 ; 17
0.02 : § ¥ Y
’ DR T R
* * : : :
0’00 1 1 1 1 1 1

400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800
Riihrerdrehzahl [min'l]

Abb.5.27: Mittels der dynamischen Sulfitmethode ermittelte 4,0 im Milliliter-Bioreaktor —mit
Paddelriihrorgan fiir strukturviskose Xanthan-Losungen unterschiedlicher Konzentration (0,1 %
Dreiecke; 0,15 % Kreise; 0,2 % Rauten; 0,3 % umgedrehte Dreiecke) im Vergleich zu wissrigem
Medium (0,5 M Na,SO,4 weille Quadrate) (7= 25 °C; V=10 mL). Zu- beziehungsweise Abnahme
von Konsistenzindex K und FlieBindex m sind zur besseren Veranschaulichung durch Pfeile
gekennzeichnet.
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Der Sauerstoffeintrag in strukturviskose Kulturmedien wurde durch Messungen in Xanthan-
Losungen unterschiedlicher Konzentration untersucht (Abb. 5.27). Bereits bei 0,1 %
Xanthan ist ein starker Abfall des kza zu verzeichnen. Der Grund dafiir ist hauptsédchlich die
starke Abnahme des Diffusionskoeffizienten bei viskosen Fluiden (Henzler 1980, siche auch

Gleichung 10).

Bei einer weiteren Zunahme der Xanthan-Konzentration verringert sich der kza nur noch
geringfiigig. Dieses Verhalten ist charakteristisch fiir oberflichenbegaste Prozesse. Durch
das auch bei hoherer Viskositit relativ konstante Oberflichen/Volumen-Verhéltnis dndert
sich auch die spezifische Phasengrenzfliche zwischen Gas- und Flissigphase nur

geringfiigig.
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Abb.5.28: Auf den ki in wissrigem Medium (=1 mPas) normierter k;a in unterschiedlichen
strukturviskosen Medien fiir das Paddelriihrorgan (schwarze Quadrate; n = 1200 min™), das Gas-
induzierende Riihrorgan (graue Dreiecke; n =2800 min") im Vergleich zum Laborriihrreaktor
(weiBe Quadrate # = 700 min™'; 2 vvm).

Im Gegensatz dazu ist bei blasenbegasten Prozessen ein starker Abfall des k;a mit
zunehmender Viskositédt zu erkennen. Abbildung 5.28 zeigt den Verlauf des normierten kza
fiir zunehmend strukturviskose Medien fiir das Paddelriihrorgan im Vergleich zum Gas-
induzierenden Riihrorgan und Laborriihrreaktor. Das Gas-induzierende Riihrorgan zeigt
einen mit zunehmender Viskositit stark sinkenden k;a, der ab K =100 mPa s™ gegen Null
abfillt, da die Gasinduktion zum Erliegen kommt (siehe auch Abb. 5.10). Bei dem aktiv
blasenbegasten Prozess im Laborriihrreaktor ist ebenfalls eine starke Abnahme des kza liber

die Viskositit zu verzeichnen, da die eingebrachten Gasblasen immer weniger durch das
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Riihrorgan zerkleinert werden und damit die spezifische Phasengrenzfliche sinkt. Trotzdem
ist durch die aktive Begasung auch in hoher viskosen Medien weiterhin Sauerstoffeintrag

moglich.

Der vergleichsweise geringe Abfall des kza im Milliliter-Bioreaktor mit Paddelriihrorgan
zeigt, dass das Rihrprinzip sehr gut fiir den Einsatz in viskosen Medien geeignet ist.
Weiterhin sorgt die Geometrie des Riihrorgans filir einen relativ. homogenen
Leistungseintrag, so dass keine Zonen mit unterschiedlichem Sauerstoffgehalt entstehen, wie

sie teilweise in Laborriihrreaktoren bei hoherer Viskositit auftreten (Nienow 1990).

5.4.3 Maximale lokale Energiedissipation

Bei der Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen haben die im
Reaktorsystem auftretenden  Kréfte einen entscheidenden Einfluss auf die
Wachstumsmorphologie und folglich auch auf die Produktivitit der Mikroorganismen
(Smith et al. 1990, Jiisten et al. 1996, Cui et al. 1997). Die Kenntnis der maximalen lokalen
Energiedissipation (&,,) ist demzufolge entscheidend fiir die Auslegung dieser

biotechnologischen Prozesse.
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Abb. 5.29: Kinetik der Flockenzerkleinerung des Ton/Polymer-Flockensystems im Laborriihrreaktor nach
Zugabe des Polymers als Flockungsmittel (# = 300 min™).

In der vorliegenden Arbeit wurde das Ton/Polymer-Flockensystem von Hoffmann et al.

(1992) zur Messung von &, verwendet. Das Messprinzip musste dabei zuerst auf die
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kleinen Abmessungen im Milliliter-Bioreaktor angepasst werden (Hortsch und Weuster-Botz
2010a; sieche auch Kapitel 4.2.4). Zundchst wurde die Partikelbeanspruchung im
Laborriihrreaktor als Referenz gemessen. Die gemessene Partikelgrofenverteilung entspricht
anndhernd einer logarithmischen Normalverteilung, so dass der Median der
Volumensummenverteilung (dsp3) als charakteristischer Parameter der Verteilung
herangezogen = wurde. Abbildung 5.29 zeigt beispielhaft die Kinetik der
Flockenzerkleinerung fiir eine Riihrergeschwindigkeit von 300 min” im Laborriihrreaktor.
Nach Zugabe des Polymers zum Zeitpunkt # = 0 h ist eine sofortige starke Zunahme des ds 3
durch die einsetzende Flockenbildung zu erkennen. Mit fortlaufender Zeit nimmt der
Partikeldurchmesser durch die im Reaktor auftretenden Krifte ab und es stellt sich ein

drehzahlabhédngiger Enddurchmesser der Flocken ein.

In Abbildung 5.30A ist der ermittelte Endflockendurchmesser fiir verschiedene
Rithrerdrehzahlen im Laborrithrreaktor aufgezeigt. Bis 800 min" ist eine signifikante
Abnahme des Durchmessers iiber die Riihrerdrehzahl zu erkennen. Bei hoheren Drehzahlen
werden die Flocken zunehmend bis zur ihrer Primérpartikelgrofle zerkleinert, so dass keine
genaue Zuordnung des Endpartikeldurchmessers mehr moglich ist. Aus den so ermittelten
Messwerten kann mit Gleichung 20 eine Abhingigkeit des Endflockendurchmessers von der
maximalen lokalen Energiedissipation erstellt werden (Abb. 5.30B). Mit Hilfe dieses
Zusammenhangs ldsst sich aus den gemessenen Endflockendurchmessern des zu

charakterisierenden Reaktorsystems die maximale lokale Energiedissipation bestimmen.
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Abb.5.30: Mittels des Ton/Polymer-Flockensystems bestimmter Endflockendurchmesser fiir den
Laborriihrreaktor in Abhéngigkeit der Riihrerdrehzahl (A) und der mit Gleichung 20 bestimmten
maximalen lokalen Energiedissipation (B).

Abbildung 5.31 zeigt die im Milliliter-Bioreaktor mit dem Paddelriihrorgan ermittelten

Endflockendurchmesser fiir die jeweilige Drehzahl. Bis auf einen AusreiBer bei 800 min™ ist
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eine stetige Abnahme des Flockendurchmessers zu beobachten. Aus den
Endflockendurchmessern kann mit der in Abbildung 5.30B erstellten Charakteristik die

maximale lokale Energiedissipation flir den Milliliter-Bioreaktor abgeschétzt werden.

Zum Vergleich der verschiedenen Riihrorgane sind in Abbildung 5.32 die ermittelten
maximalen lokalen Energiedissipationen des Paddelriihrorgans und des Gas-induzierenden
Riihrorgans, sowie des Laborriihrreaktors als Referenzsystem als Funktion des
Leistungseintrags dargestellt. Der Quotient aus maximaler und mittlerer Energiedissipation
(ema/eo) 1st beim Paddelriihrorgan mit einem Wert von 6 am geringsten. Dieser Wert
entspricht von der Gréfenordnung her dem in Schiittelkolben ermitteltem Quotienten (Peter
2007). Folglich zeigt sich aus den Messwerten, dass das Paddelriihrorgan die Leistung am
gleichmaBigsten in das Reaktionsmedium eintrdgt und das neu entwickelte Riihrerprinzip

einen scherarmen Betrieb ermdglicht.
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Abb. 5.31: Mittels des Ton/Polymer-Flockensystems bestimmter Endflockendurchmesser fiir den Milliliter-
Bioreaktor mit Paddelriihrorgan in Abhéngigkeit der Riihrerdrehzahl.

Im Gegensatz dazu ist das Verhiltnis beim Laborriihrreaktor mit 6-Blatt-Scheibenriihrern
deutlich groBer (ena/eo=16). Der ermittelte Wert liegt in dem in der Literatur

beschriebenen Bereich von &,,,/e= 10 - 30 (Liepe et al. 1988, Kresta 1998, Kraume 2003).

Das Gas-induzierende Riihrorgan (e,./e2= 10) trigt die Leistung ebenfalls gleichméBiger in
das Reaktionsmedium ein als der Laborriihrreaktor. Durch die fiir eine Gasinduktion hohen
notwendigen Leistungseintrage (sieche auch Abb. 5.23) ist der Absolutwert von &, dennoch

sehr grof3 und damit nicht zur Kultivierung morphologisch verénderlicher Mikroorganismen
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geeignet. Generell wird in der Literatur ein abnehmendes Verhéltnis von &,,/eo mit
zunehmendem Durchmesser des Riihrorgans im Vergleich zum Reaktordurchmesser

beschrieben (Henzler 2000), was sehr gut mit den ermittelten Messergebnissen

libereinstimmt.
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Abb.5.32: Experimentell bestimmte maximale lokale Energiedissipation in Abhédngigkeit des
volumenbezogenen Leistungseintrags fiir das Paddelriihrorgan (schwarze Quadrate), das Gas-
induzierende Rithrorgan (graue Dreiecke) im Vergleich zum Laborriihrreaktor (weile Quadrate).

Da die maximale lokale Energiedissipation nur aufwendig iiber indirekte Messverfahren fiir
den Milliliter-Bioreaktor mit Paddelriihrorgan ermittelt werden kann, wurde ein empirisches
Konzept zu deren Abschitzung erarbeitet. Als Grundlage diente dabei das fiir Riihrreaktoren
standardmifig verwendete Konzept nach Liepe et al. (1988, Gleichung 20). Der Nenner in
dieser Gleichung entspricht der ,Lénge des Turbulenzerzeugers senkrecht zur
Hauptstromungsrichtung (Kraume 2003). Bei 6-Blatt-Scheibenriihrern, die eine vorwiegend
radiale Stromung aufweisen, wird folglich die Hohe des Riihrerblatts zur Berechnung
verwendet (Abb. 5.33). Wird Gleichung 20 entsprechend fiir das Paddelriihrorgan mit
vorwiegend tangentialer Stromung modifiziert, folgt die Breite des Paddelriihrorgans als

Nenner zur Berechnung (Abb. 5.33). Es ergibt sich nachfolgende Gleichung:

3

cD 'utip
e =2 " 44
o =0 (44)

b ... Breite des Paddelriihrorgans [m]
¢p ... Dissipationsbeiwert = 0,1 [-]

Usp ... Rithrerumfangsgeschwindigkeit (siehe Gleichung 21) [m s
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N z_;
— = C

6-Blatt-Scheibenriihrer Paddelrithrorgan
- vorwiegend radiale Stromung - vorwiegend tangentiale Stromung

Abb. 5.33: Ansatz fiir die Berechnung der maximalen lokalen Energiedissipation fiir das Paddelrithrorgan
durch Modifikation der fiir Riihrreaktoren geltenden Gleichung 20 nach Liepe et al. (1988).

Abbildung 5.34 zeigt die nach Gleichung 44 berechneten Werte im Vergleich zu den
gemessenen maximalen lokalen Energiedissipationen. Es zeigt sich eine gute
Ubereinstimmung der Werte, so dass Gleichung 44 zukiinftig zur Abschitzung von &, fiir

das Paddelriihrorgan verwendet werden kann.
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Abb. 5.34: Parititsplot der experimentell ermittelten und mit Gleichung 44 berechneten maximalen lokalen
Energiedissipation des Paddelriihrorgans. Ober- und Untergrenze von 20 % Standardabweichung
sind im Diagramm angegeben.
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5.4.4 Effektive Schergeschwindigkeit

Bei der Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen liegt hdufig ein
strukturviskoses Verhalten des Kulturmediums vor. Zur Auslegung der Reaktoren und fiir
Mabfstabsiibertragungen wird vereinfachend eine effektive Viskositdt fiir die jeweiligen

Betriebsbedingungen ermittelt. Dazu ist eine Kenntnis der zur entsprechenden

Riihrerdrehzahl gehorenden effektiven Schergeschwindigkeit (y.4) notig.
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Abb. 5.35: Ermittlung der effektiven Schergeschwindigkeit fiir das Paddelrithrorgan zur Bestimmung der

Rithrerdrehzahl anhand der Schnittpunkte der Ne-Zahlen (A) und durch Bestimmung der
Schergeschwindigkeit mithilfe der Schnittpunkte der Viskositdten (B), beispielhaft fiir 80 %
Newton’sche Glycerinlosung (schwarze Quadrate) und eine strukturviskose 0,6 % Xanthan-
Losung (weile Quadrate) aufgetragen.

Zur Ermittlung der effektiven Schergeschwindigkeit fiir das Paddelrithrorgan wurde die von
Peter et al. (2004) vorgeschlagene Methode verwendet (siche auch Kapitel 4.2.5). Dabei
wurden der Leistungseintrag und die Viskositit von mehreren Newton’schen und
Abbildung 5.35A =zeigt beispielhaft den
Schnittpunkt der Leistungseintrage (ausgedriickt als Ne-Zahlen) einer 80 % Glycerinlosung
Durch die

strukturviskosen Fliissigkeiten gemessen.

mit einer strukturviskosen 0,6 % Xanthan-Losung. unterschiedlichen
rheologischen Eigenschaften der Fliissigkeiten ergibt sich ein Schnittpunkt, in dem beide
Fluide im selben hydrodynamischen Zustand sind. Diesem Zustand kann eine
Riihrerdrehzahl zugeordnet werden. Weiterhin ergibt sich aus den rheologischen Messungen
der beiden Fliissigkeiten ebenfalls ein Schnittpunkt, aus dem die Schergeschwindigkeit
bestimmt werden kann (Abb. 5.35B). Aus der Kombination dieser beiden Messungen, folgt
eine Abhdngigkeit der Schergeschwindigkeit von der Riihrerdrehzahl beziechungsweise des
Leistungseintrags. Abbildung 5.36 zeigt die fiir das Paddelrithrorgan ermittelte Abhéngigkeit

aus der Messung mehrerer Fliissigkeiten.
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Abb. 5.36: Ermittelte effektive Schergeschwindigkeit (Symbole) als Funktion des Leistungseintrags fiir den
Milliliter-Bioreaktor mit Paddelriihrorgan sowie Modellierung der Werte mit Gleichung 45
(schwarze Linie).

Mit steigendem Leistungseintrag steigt ebenfalls die Schergeschwindigkeit und es ist ein
linearer Zusammenhang erkennbar, der mit der nachfolgenden Gleichung beschrieben

werden kann:

P
Zar =336,21 (45)

P ... Leistung [W]
V... Reaktionsvolumen [L]

e ... effektive Schergeschwindigkeit [s]

Die teilweise recht starke Streuung der Messwerte folgt aus der begrenzten Genauigkeit, mit
der die Schnittpunkte der Fluide bestimmt werden konnen. Trotz der vorhandenen
Abweichung kann die erstellte Charakteristik zur Abschédtzung der Schergeschwindigkeit fiir
den Milliliter-Bioreaktor mit Paddelriihrorgan genutzt werden. Dadurch ist fiir Prozesse mit

nicht-Newton’schen Fliissigkeiten die Bestimmung der effektiven Viskositit moglich.
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5.5 Kultivierung von  Streptomyces tendae im  Milliliter-Bioreaktor —mit
Paddelrihrorgan

5.5.1 Parallele Kultivierung

Nach der verfahrenstechnischen Charakterisierung des Paddelriihrorgans im Milliliter-
Bioreaktor wurde der Bioreaktorblock zu parallelen Kultivierung von Streptomyces tendae
W42-0 verwendet. Die Kultivierungen fanden unter den gleichen Versuchsbedingungen
(pH-ungeregelte Satzkultivierung bei 29 °C) wie der Referenzprozess im 200-fach groBeren
Laborriihrreaktor (sieche Kapitel 5.1) statt, um die Ergebnisse direkt miteinander vergleichen
zu konnen. Zur Malstabsiibertragung wurde der Leistungseintrag in beiden Reaktorsystemen
konstant gehalten, wie es hdufig fiir industrielle Prozesse mit Mycelbildnern Anwendung
findet (Junker et al. 2008). Im Laborriihrreaktor werden bei einer Riihrerdrehzahl von
800 min™' ca. 3 W L' Leistung eingetragen (siche Abb. 5.23). Im Milliliter-Bioreaktor wurde
demzufolge eine Riihrerdrehzahl von 1200 min"' gewihlt, bei der ein sehr #hnlicher
Leistungseintrag von 2,8 W L™ vorliegt (siche Abb. 5.23). Eine Ubersicht der in den beiden
Reaktionssystemen vorliegenden Parameter findet sich in Tabelle 5.3. Bei den gewihlten
Versuchsbedingungen wurde zu jeder Zeit Mycelwachstum in den Milliliter-Bioreaktoren

beobachtet.

Tab. 5.3 Betriebsbedingungen des Laborriihrreaktors im Vergleich zu den Milliliter-Bioreaktoren mit
Paddelriihrorgan zur Kultivierung von Streptomyces tendae W42-0.

Laborriuhrreaktor mit zwei Milliliter-Bioreaktor mit

6-Blatt-Scheibenriihrern Paddelriihrorgan
Reaktionsvolumen [mL] 2000 10
Riihrerdrehzahl [min™] 800 1200
Volumenbezogener
Leistungseintrag [W L] 30 2.8
Effektive 1243 940

Schergeschwindigkeit [s™']

? berechnet nach dem Konzept von Perez et al. (2006)

In Abbildung 5.37 ist der Verlauf des GelGstsauerstoffs im Medium eines Milliliter-
Bioreaktors iiber die gesamte Kultivierungsdauer von 140 h aufgetragen. Der Verlauf des
pO, entspricht dabei sehr gut dem des Referenzprozesses (sieche Abb. 5.1) und die drei

wesentlichen Wachstumsphasen sind deutlich identifizierbar. Zu keinem Prozesszeitpunkt ist
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eine Sauerstofflimitation erkennbar, da der pO, immer iiber 40 % liegt. Damit trdgt das
Paddelriihrorgan, auch bei viskosem Kultivierungsmedium, geniigend Sauerstoff ein, um
unlimitiertes Wachstum bei aeroben Prozessen sicherzustellen. Aus der Sauerstoffabnahme
wihrend der exponentiellen Wachstumsphase wurde eine maximale spezifische
Wachstumsrate e ~0,2h"' abgeschitzt. Dieser Wert stimmt sehr gut mit dem im
Referenzprozess ermittelten uu, von 0,18 h™! {iberein. Eine online Messung des pH war im
Milliliter-Bioreaktor nicht moglich, da die optischen Sensoren bei pH < 6 ihr Detektionslimit

besitzen (Kusterer et al. 2008).

exponentielles
\I;Vachstum stationédre Phase Absterbephase

100

B D o]
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Abb.5.37: Zeitlicher Verlauf der Sauerstoffsittigung und charakteristische Wachstumsphasen eines
beispielhaft ausgewdhlten Milliliter-Bioreaktors mit Paddelriihrorgan bei der Satzkultivierung von
Streptomyces tendae W42-0 (T=29 °C; V=10 mL).

Weiterhin wurde durch die stindige Rotation der Fliissigkeitslamelle an der Reaktorwand
wihrend der gesamten Kultivierungszeit kein signifikantes Wandwachstum festgestellt
(Abb. 5.38A). Dies zeigt, dass die mit dem Gas-induzierendem Riihrorgan stark auftretenden
Probleme beziiglich des Wandwachstums (Abb. 5.38B) durch das Paddelriihrorgan effizient

behoben werden.

Zur genaueren Charakterisierung der parallelen Kultivierungen im Milliliter-Bioreaktor
wurden in regelméfBigen Abstinden Proben entnommen und analysiert. Die Verldufe der
Biotrockenmassekonzentration in den Milliliter-Bioreaktoren im Vergleich zum

Laborriihrreaktor als Referenz sind in Abbildung 5.39A aufgetragen. Uber die gesamte
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Kultivierungszeit zeigt sich eine sehr gute Ubereinstimmung der
Biotrockenmassekonzentrationen zwischen Milliliter-Bioreaktor (¥'=10mL) und dem
Laborriihrreaktor (V'=2000 mL). Die geringen Fehlerbalken der einzelnen Datenpunkte
zeigen aullerdem die gute parallele Reproduzierbarkeit der Ergebnisse. Die relativ hohe
BTM von ca.20 g L' wihrend der stationdren Phase bedeutet auferdem, dass ein hdher
viskoses Kulturmedium vorliegt (siche auch nachfolgendes Kapitel 5.5.2) und das neue

Riihrprinzip erfolgreich zur Kultivierung eingesetzt werden kann.

Abb. 5.38: Optische Betrachtung der Reaktorwand der Milliliter-Bioreaktoren mit Paddelrithrorgan (A;
V=10mL; n=1200 min") im Vergleich zum Gas-induzierenden Riihrorgan (B; V=12 mL;
n = 2000 min™") nach 48 h bei der Kultivierung von Streptomyces tendae W42-0 (T =29 °C).

Die Verbrauchs- und Bildungskinetiken von Mannit und Nikkomycin Z in den Milliliter-
Bioreaktoren entsprechen sehr gut denen der Referenzkultivierung (Abb. 5.39B). Wie im
Laborriihrreaktor findet in den Milliliter-Bioreaktoren wéhrend der stationdren Phase die
meiste Nikkomycin Z-Bildung statt und endet nach Verbrauch des Mannits im Medium. Die
leichte Abweichung der Nikkomycin Z-Konzentration bei #> 120 h zwischen Milliliter-
Bioreaktor und Laborriihrreaktor 1dsst sich mit dem Zerfall des Produktes bei pH > 6
erkldren, wie er von Criiger et al. (1985) und Fiedler et al. (1982) beobachtet wurde. Dies
konnte zukiinftig durch eine Regelung des pH vermieden werden, sobald entsprechende

optische Sensoren verfiigbar sind.

Durch die erfolgreiche parallele Kultivierung von Streptomyces tendae zeigt sich, dass die
entwickelten Milliliter-Bioreaktoren eine Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklung mit

morphologisch verdnderlichen Mikroorganismen ermoglichen. Weiterhin ist durch die
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verfahrenstechnische Auslegung des Bioreaktorsystems eine direkte und zuverldssige

Malstabsiibertragung der Prozesse in Reaktoren des Labor- und Pilotmafstabs mdglich.

Teile der vorgestellten Ergebnisse wurden in Hortsch ez al. (2010) publiziert.
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Abb. 5.39: Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (Quadrate) (A), sowie Mannitkonzentration
(Dreiecke) und gebildetes Nikkomycin Z (Kreise) (B) bei der Satzkultivierung von Streptomyces
tendae 'W42-0 in 12 parallelen Milliliter-Bioreaktoren mit Paddelrithrorgan (geschlossene
Symbole; T=29 °C; V=10 mL; n = 1200 min") im Vergleich zu einer Referenzkultivierung im
Laborriihrreaktor (offene Symbole; 7= 29 °C; ¥ = 2000 mL; n = 800 min™).
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5.5.2 Ermittlung der reprasentativen Viskositat

In der Referenzkultivierung im Laborriihrreaktor konnte gezeigt werden, dass sich bei der
Kultivierung von S. tendae die Viskositit des Kulturmediums stark erhoéht und ein
strukturviskoses Verhalten vorliegt (siehe Kapitel 5.1.2). Aufgrund des geringen
Fiillvolumens ist das rheologische Verhalten der Kulturlésung in den Milliliter-Bioreaktoren
messtechnisch nicht erfassbar. Da eine Kenntnis der vorliegenden Viskositit jedoch fiir die
Auslegung und Skalierung von Prozessen wichtig ist, wird im Folgenden eine neu
entwickelte Methode zur indirekten Abschitzung des rheologischen Verhaltens in Milliliter-

Bioreaktoren beschrieben.

Abbildung 5.40A zeigt eine Korrelation des Konsistenzindex K mit der
Biotrockenmassekonzentration. Die Daten wurden dabei aus mehreren Kultivierungen im
Laborriihrreaktor erhoben. Es besteht ein exponentieller Zusammenhang, der durch die

folgende Gleichung gut beschrieben werden kann:
K ey’ (46)
K ... Konsistenzindex [mPa s™]

¢x ... Biotrockenmassekonzentration [g L™]

Der ermittelte Exponent von 2,8 liegt dabei sehr gut in dem in der Literatur berichteten
Bereich von 2 bis 4 (Henzler und Schafer 1987, Allen und Robinson 1990, Olsvik und
Kristiansen 1994, Riley et al. 2000). Die ermittelte Korrelation gilt jedoch nur fiir Prozesse,
bei denen das strukturviskose Verhalten der Kulturlosung ausschlieBlich aus dem Wachstum
der Mikroorganismen folgt, wie es bei S. tendae der Fall ist (Warren et al. 1995). In
Abbildung 5.40B ist das FlieBverhalten der S.tendae Kulturlosung dargestellt. Das

Verhalten kann durch die folgende empirische Gleichung abgebildet werden:

moc Ko7 (47)
m ... FlieBindex [-]

Aus den erstellten Beziehungen lédsst sich, anhand der im Milliliter-Bioreaktor gemessenen
Biotrockenmasse das rheologische Verhalten der Kulturlosung abschdtzen, indem aus
Gleichung 46 und 47 Konsistenzindex und FlieBindex berechnet werden. Damit ist es
erstmals moglich, die Viskositdt in Milliliter-Bioreaktoren einfach zu bestimmen, ohne neue

Messmethoden entwickeln zu miissen.
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Abb. 5.40: Abhingigkeit zwischen Konsistenzindex und Biotrockenmassekonzentration (A), sowie
FlieBverhalten (B) von Streptomyces tendae Kulturlosungen (7= 29 °C).

Die Giiltigkeit der in Gleichung 46 und 47 ermittelten Parameter ist jedoch nur gesichert,
wenn sich die Kultivierungsbedingungen nicht signifikant dndern. Falls sich zum Beispiel
der pH um mehrere Einheiten, oder die Osmolalitit um mehrere Zehnerpotenzen adndert,

kann dies die Rheologie beeinflussen (Pollard ef al. 2002).
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Abb. 5.41: Effektive Viskositit bei der Kultivierung von Streptomyces tendae W42-0 im Milliliter-
Bioreaktor mit Paddelriihrorgan (schwarze Quadrate; 7=29°C; V=10mL; y=940s") im
Vergleich zum Laborriihrreaktor (weiBe Quadrate; 7= 29 °C; V'=2000 mL; y = 1243 s™).

Aus dem ermittelten rheologischen Verhalten ldsst sich mit der zur entsprechenden
Riihrerdrehzahl gehdrenden effektiven Schergeschwindigkeit die effektive Viskositit
berechnen (Gleichung 25). In Abbildung 5.41 sind die effektiven Viskositdten der Milliliter-
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Bioreaktoren im Vergleich zum Laborriihrreaktor aufgetragen. Fiir den Laborriihrreaktor
wurde dabei das Konzept nach Perez et al. (2006; Gleichung 33) zur Berechnung verwendet.
Die effektive Viskositdt in den Milliliter-Reaktoren steigt wihrend der exponentiellen
Wachstumsphase stark an und erreicht in der stationidren Phase ein Plateau. Am Ende des
Prozesses, nach Verbrauch der Nahrstoffe im Medium, ist ein Absinken der Viskositit zu
beobachten. Bis auf einen Ausreifler bei r=48 h stimmen die effektiven Viskosititen
zwischen Milliliter-Bioreaktor und Laborriihrreaktor sehr gut iiberein. Es liegen maximale
effektive Viskosititen von ca. 15 mPas vor. Dies zeigt den Vorteil geriihrter Milliliter-
Bioreaktoren im Vergleich zu geschiittelten Systemen, bei denen teilweise bis zu doppelt so
hohe effektive Viskosititen unter sonst gleichen Versuchsbedingungen vorliegen (Hortsch et
al. 2011). Die ermittelten Werte konnen somit zur Mafstabsiibertragung von Prozessen

verwendet werden.
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5.6 Reaktionstechnische Untersuchung der Nikkomycin Z-Bildung durch
Streptomyces tendae

5.6.1 Untersuchung von Nahrmedienzusatzen im Milliliter-Bioreaktor

Die erfolgreiche Entwicklung des Milliliter-Bioreaktors mit Paddelriihrorgan erdffnet die
Moglichkeit, Bioprozessoptimierung unter kontrollierten und skalierbaren Bedingungen
durchfiihren zu konnen. Um die Anwendbarkeit des Bioreaktorblocks zur
Prozessoptimierung zu zeigen, wurde die Nikkomycin Z-Bildung von Streptomyces tendae
W42-0 nédher untersucht. Ziel der Experimente war dabei, durch die Zugabe von Vor- und
Zwischenstufen der Nikkomycin Z-Synthese eine Steigerung der Nikkomycin-Bildung zu

erreichen, da in den bisherigen Satzkultivierungen lediglich 300 mg L™ gebildet wurden.
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Abb. 5.42: Nach ca. 120 h Kultivierungszeit gebildetes Nikkomycin Z bei der Kultivierung von Streptomyces
tendae mit unterschiedlichen Medienzusétzen in jeweils drei parallelen Milliliter-Bioreaktoren
mit Paddelriihrorgan (7=29 °C; V=10 mL; n = 1200 min™).

Bisher ist in der Literatur lediglich die Steigerung der Nikkomycin Z-Bildung durch eine
Zugabe von Uracil (Vorldufer von Uridinmonophosphat; UMP) experimentell bekannt
(Fiedler et al. 1982, Criiger et al. 1985, Schiiz et al. 1993). Deswegen wurde zusétzlich die
Auswirkung einer Zugabe von Barbitursdure und Orotsdure (Vorldufer von UMP), sowie
von L-Lysin und L-Asparaginsidure (Vorldufer von Hydroxypyridylhomothreonin; HPHT)

auf die Nikkomycin Z-Bildung untersucht. Als Kontrolle wurde das Ndhrmedium ohne
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Zusidtze verwendet. Weiterhin wurde durch die online Messung des pO, eine

Sauerstofflimitation in allen Reaktoren ausgeschlossen.

Die in den verschiedenen Ansdtzen im Milliliter-Bioreaktor gebildete Menge Nikkomycin Z
nach 120 h Kultivierungszeit ist in Abbildung 5.42 zu erkennen. Durch die Zugabe von
Uracil und Orotsdure wird die Nikkomycin Z Produktion von etwa 300 mg L™ auf ca.
800 mg L signifikant gesteigert. Dabei bietet sich vor allen Dingen der Einsatz von
Orotsdure als Zusatzstoff fiir zukiinftige Prozesse an, da es um den Faktor drei giinstiger als
Uracil ist. Die Zugabe von Barbitursdure und L-Lysin bewirkt hingegen nur eine leichte
Steigerung der Produktion, wihrend durch die Zugabe von L-Asparaginsdure sogar weniger

Nikkomycin Z im Vergleich zur Kontrolle gebildet wird.

Durch eine tdgliche Probenahme konnte weiterhin die Kinetik der Nikkomycin-Bildung
erfasst werden (Abb. 5.43). Es zeigt sich, dass bereits ab einer Kultivierungszeit von 72 h in
den Medien Medien mit Orotsdure und Uracil deutlich mehr Nikkomycin Z gebildet wurde
als in der Kontrolle ohne Zusatzstoffe. Der Zeitpunkt der maximalen Nikkomycin-

Konzentration liegt in allen Ansétzen bei ca. 120 h Kultivierungszeit.

Eine weitere Steigerung der Nikkomycin Z-Bildung durch eine Kombination von Orotsédure
oder Uracil mit einem anderen der untersuchten Zusatzstoffe ist durch die bereits erzielte

groBe Steigerung und aufgrund der im Uberschuss vorliegenden Substanzen

unwahrscheinlich.
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Abb. 5.43: Gebildetes Nikkomycin Z bei der Kultivierung von Streptomyces tendae in jeweils drei parallelen
Milliliter-Bioreaktoren mit Paddelriihrorgan mit unterschiedlichen Medienzusétzen: Kontrolle
(weile Quadrate), Orotsdure (Dreiecke) und Uracil (Kreise) (7=29°C; V=10mL;
n=1200 min™).
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Die durchgefiihrten Kultivierungen zeigen die Nutzbarkeit des Bioreaktorblocks zur
Optimierung von Bioprozessen. Die 48-fache Parallelisierung ermdglicht bei jeweils drei
parallelen Ansétzen pro Versuchsbedingung, die Durchfiihrung von 16 Experimenten unter
kontrollierten Bedingungen vergleichbar mit Reaktoren des Labor- und PilotmaBstabs. Drei
parallele Ansdtze sind dabei ausreichend, um bei einer relativen Standardabweichung der
Versuche in den Milliliter-Bioreaktoren von ca. 4 bis 8 % eine Differenz von ca. 15 bis 20 %
zwischen den erhaltenen Versuchsergebnissen statistisch signifikant bestimmen zu kdnnen

(Vester et al. 2009).

5.6.2 Zulaufkultivierung im Laborrihrreaktor

Die Bildung von Nikkomycin Z ist wesentlich vom Mannitgehalt des Néhrmediums
abhingig, das wihrend der stationidren Phase verstoffwechselt wird (siehe auch
Kapitel 5.1.1). Da in Satzkultivierungen aufgrund der Loslichkeit nur begrenzte Mengen
Mannit vorgelegt werden konnen, bietet sich der Einsatz einer Zulaufkultivierung zur

Verldngerung der stationiren Phase und damit der Produktbildung an.

Schiiz et al. (1993) konnten durch Einsatz von Zulaufkultivierungen bereits eine wesentliche
Steigerung der Nikkomycin-Bildung zeigen. Die Kultivierungen wurden dabei allerdings in
feststofthaltigen Medien durchgefiihrt, welches die Analytik und Aufarbeitung erschwert.
Folglich wurden in dieser Arbeit die Zulaufversuche in vollloslichem Komplexmedium
durchgefiihrt. Damit eine Limitation durch andere Medienbestandteile sicher ausgeschlossen
werden konnte, wurden neben dem Mannit auch andere komplexe Medienbestandteile dem
Zulaufmedium beigefiigt (siche Kapitel 4.5.2). Weiterhin wurde der pH wihrend des
gesamten Prozesses geregelt, da Nikkomycin Z bei pH > 6 zerfillt (siche auch Abb. 5.2;

Criiger et al. 1985) und eine optimale Ausbeute erzielt werden sollte.

Zulaufversuche in den Milliliter-Bioreaktoren, in denen im Parallelansatz effizient eine
Optimierung des Zulaufs erfolgen konnte, wurden nicht vorgenommen, da durch die
Limitationen der optischen pH-Sensoren keine Regelung unter pH < 6 moglich ist (Kusterer
et al. 2008). Dadurch wiirden sich Nikkomycinbildung und —zerfall iiberlagern und es
konnten keinen verldsslichen und skalierbaren Werte zu einer Zulaufkultivierung ermittelt

werden.

Anhand der bisherigen Satzkultivierungen konnte die Mannitverbrauchsrate wihrend der

stationdren Phase zu 0,03 gmamit g'lBTM h! abgeschitzt und der Zulaufvolumenstrom
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entsprechend eingestellt werden. Der Zulauf wurde bei einer Prozesszeit von 120 h gestartet,
da zu diesem Zeitpunkt das im Satzmedium geldste Mannit verbraucht sein sollte (siehe
Abb. 5.2). Weiterhin wurde die Zulaufkultivierung zunédchst im Standardmedium

durchgefiihrt, um die grundsétzliche Durchfiihrbarkeit zu zeigen.
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Abb. 5.44: Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (Quadrate), Mannitkonzentration (Dreiecke)
und gebildetes Nikkomycin Z (Kreise) wahrend der Zulaufkultivierung von Streptomyces tendae
W42-0 im Laborrithrreaktor (Fgm: = 0,67 g h™; T=29 °C; n =800 min™, pH 5,5). Die schwarze
Linie markiert den Beginn der Zulaufphase.

Abbildung 5.44 =zeigt, dass durch das Zulaufverfahren die Produktbildung von
Nikkomycin Z erfolgreich auf bis zu 250 h Kultivierungszeit mit annédhernd gleichbleibender
Produktbildungsrate verlingert werden konnte. Insgesamt wurden ca. 600 mgL™"
Nikkomycin Z gebildet. Wéhrend der Zulaufphase ist ein Anstieg der Biotrockenmasse zu
beobachten. Der Grund dafiir ist einerseits ein geringfligiges Wachstum auf den im Zulauf
enthaltenen komplexen Bestandteilen (zum Beispiel Hefeextrakt), als auch die Zunahme an
intrazellulidren Akkumulationen (Demain 1968, Bu’Lock 1975). Uber die gesamte Dauer des
Zulaufs kam es allmdhlich zur Anreicherung von Mannit im Kulturmedium. Demzufolge

wurde die Mannitverbrauchsrate etwas zu hoch abgeschitzt.

Die durchgefiihrte Kultivierung zeigt, dass eine deutliche Verldngerung der stationdre Phase

und demzufolge eine Steigerung der Nikkomycin Z-Bildung moglich ist.

Anhand der aus dem zuvor beschriebenen Zulaufversuch gewonnenen Erkenntnisse wurde
ein optimiertes Zulaufverfahren erarbeitet. Dabei wurde sowohl dem Kultivierungsmedium

als auch dem Zulauf Orotsdure hinzugefiigt, da diese die Nikkomycin Z-Bildung deutlich
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steigert (siche Kapitel 5.6.1). Weiterhin erfolgte ein Absenken des Volumenstroms des

Mannit-Zulaufs, um eine Akkumulation von Mannit im Kulturmedium zu vermeiden.

Durch den optimierten Zulauf konnten nach ca. 260 h Kultivierungszeit mehr als 3 g L™
Nikkomycin Z produziert werden (Abb. 5.45). Weiterhin war zu keinem Zeitpunkt wihrend
der Zulaufphase Mannit im Kulturmedium nachweisbar und wurde damit vollstindig von
den Mikroorganismen verstoffwechselt. Die bisher hdochste Produktkonzentration an
Nikkomycin Z wurde von Schiiz ef al. (1993) mit 6,7 g L' nach 330 h im Zulaufverfahren
mit feststofthaltigem Medium mit Uracil publiziert. Die Arbeitsgruppe verwendete dabei
jedoch die Leistungsmutante S. tendae T 901/S 2566 (BAYER AG).
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Abb. 5.45: Zeitlicher Verlauf der Biotrockenmassekonzentration (Quadrate), Mannitkonzentration (Dreiecke)
und gebildetes Nikkomycin Z (Kreise) wiahrend der optimierten Zulaufkultivierung von
Streptomyces tendae W42-0 im Laborriihrreaktor (Fyum: = 0,4 g h™; T=29 °C; n = 800 min™', pH
5,5). Die schwarze Linie markiert den Beginn der Zulaufphase.

Die dargestellte Kultivierung zeigt, dass mit einer Optimierung des Nédhrmediums, sowie der
Prozessfiihrung eine signifikante Steigerung der Nikkomycin Z-Bildung in vollldslichem
Medium moglich ist. Dies erdffnet in Kombination mit dem entwickelten Milliliter-
Bioreaktorsystem die Mdglichkeit einer effizienten Bioprozessentwicklung eines Verfahrens

zur Herstellung von Nikkomycin Z mit Streptomyces tendae.
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6  Zusammenfassung und Ausblick

Zusammenfassung

Fiir die Entwicklung biotechnologischer Produktionsverfahren ist eine grofe Anzahl an
Parallelversuchen notwendig. Besonders die Optimierung der Prozesse, sowie deren
Ubertragung in den ProduktionsmaBstab erfordern zusitzliche Versuchsreihen, die zeitlich,
apparativ und personell sehr aufwendig sind und damit die Entwicklung des gesamten
Produktionsprozesses verlangsamen. Geeignete miniaturisierte Parallelreaktoren kdnnen
diese Entwicklungszeiten erheblich verkiirzen. In zahlreichen industriell relevanten
biotechnologischen Prozessen finden mycel- und pelletbildende Mikroorganismen
Anwendung, fiir die bisher kein geriihrtes Parallelsystem zur effizienten
Bioprozessentwicklung verfiigbar war. Die Zielsetzung der vorliegenden Dissertation war
deshalb die Entwicklung eines parallelen miniaturisierten Bioreaktorsystems fiir die
Kultivierung  morphologisch ~ verdnderlicher =~ Mikroorganismen.  Als  geeigneter

Modellmikroorganismus wurde Streptomyces tendae (S. tendae) verwendet.

Aus der Etablierung und Charakterisierung einer Referenzkultivierung von S. tendae im
Laborriihrreaktor, konnte eine maximale spezifische Wachstumsrate von ., = 0,18 h'l,
sowie ein maximaler Sauerstoffiibergang von k;a., = 0,12 s ermittelt werden. Auf Grund
des wihrend des gesamten Prozesses vorliegenden Mycelwachstums und der erreichten
maximalen Biotrockenmassekonzentration von ca. 20 g L' zeigte die Kulturlosung ein stark
strukturviskoses nicht-Newton’sches FlieBverhalten mit einer effektiven Viskositidt im
Bereich von 15 - 25 mPa s. Wihrend der Kultivierungszeit von 140 h wurden ca. 300 mg L™

des pharmazeutisch relevanten Fungizids Nikkomycin Z gebildet.

Nach der Etablierung des Referenzprozesses wurden Kultivierungsversuche in einem
Milliliter-Bioreaktorsystem mit Gas-induzierenden Riihrorganen nach Puskeiler ef al.
(2005a) durchgefiihrt. Dabei konnte festgestellt werden, dass sich diese Milliliter-
Bioreaktoren nicht zur Kultivierung morphologisch verdnderlicher Mikroorganismen eignen,
da vor allen Dingen das extensive Wandwachstum und die hohe Viskositdt des
Kulturmediums zu  Problemen fithrten. Eine genauere verfahrenstechnische
Charakterisierung zeigte weiterhin, dass Gas-induzierende Riihrorgane generell nur

eingeschrinkt in viskosen Medien einsetzbar sind.
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Aus diesem Grund wurde ein neuartiges Riihrerkonzept entwickelt, das schematisch in
Abbildung 6.1A aufgezeigt ist. Ein paddelférmiges Riihrorgan rotiert hierbei auf einer Achse
in einem unbewehrten Reaktor und erzeugt eine sich entlang der Reaktorwand ausbreitende
Flissigkeitslamelle. Das Riihrorgan wird dabei durch ein rotierendes Magnetfeld im
Riihrerdrehzahlbereich von 600 bis 1600 min"' angetricben. Dadurch entsteht ein stark
erhohtes Oberfldchen/Volumen-Verhéltnis, so dass ein ausreichender Sauerstoffeintrag iiber
die Oberflache erfolgen kann. Ein weiterer Vorteil der schnell rotierenden Lamelle ist, dass

sie Wandwachstum und Schaumbildung effektiv verhindert.
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Abb. 6.1:  Photo und schematischer Aufbau des entwickelten Milliliter-Bioreaktors mit Paddelrithrorgan zur
Kultivierung  morphologisch  verénderlicher Mikroorganismen (A), sowie gemessene
Biotrockenmassekonzentration (Quadrate) und gebildete Menge des Fungizids Nikkomycin Z
(Kreise) bei der parallelen Kultivierung von Streptomyces tendae W42-0 in 12 geriihrten
Milliliter-Reaktoren (geschlossene Symbole; 7= 29 °C; =10 mL; n = 1200 min™") im Vergleich
zu einer Referenzkultivierung im Laborriihrreaktor (offene Symbole; 7=29 °C; V'=2000 mL;
n =800 min") (B).

Zur Optimierung der Durchmischung und des Sauerstoffeintrags, wurden mehrere
verschiedene Geometrien des Paddelriihrorgans konstruiert und evaluiert. Das finale
Riihrorgan ist dabei so konstruiert, dass es optimal mit dem Bioreaktorblock nach Weuster-
Botz et al. (2005) betrieben werden kann und damit eine kontrollierte Kultivierung in 48

parallelen Bioreaktoren ermoglicht.

Fiir eine zuverldssige Prozessauslegung und -skalierung der Kultivierungen aus dem
Milliliter-MaBstab in Reaktoren des Labor- und Pilotmafstabs wurde das neue Riihrorgan
verfahrenstechnisch charakterisiert. Messungen des Leistungseintrags mittels eines neu

entwickelten Messaufbaus im Milliliter-Bioreaktor zeigten vergleichbare Werte mit einem
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Laborriihrreaktor als Referenz. Im turbulenten Stromungsbereich ab Re >4000 liegt eine

Newton-Zahl von 1,3 vor.

Messungen des Sauerstoffiibergangskoeffizienten (k a) ergaben, dass mit dem neuen
Paddelriihrorgan durch Oberflidchenbegasung ein k,a>0,15s" bei 8 mL Fiillvolumen
erreicht werden kann. Mit steigendem Fillvolumen sinkt der ka, da das
Oberflachen/Volumen-Verhiltnis abnimmt. Weiterhin ist durch das neue Riihrerprinzip auch
ein ausreichender Sauerstoffeintrag in viskosen Medien gesichert, da durch die vorliegende
Oberflichenbegasung der kza bei hoherer Viskositdt weniger stark sinkt, als dies in

blasenbegasten Prozessen der Fall ist.

Zur ndheren Charakterisierung der im Milliliter-Bioreaktor auftretenden Kréfte wurde die
maximale lokale Energiedissipation (e,,) mit einer neu entwickelten Methode gemessen.
Dabei wurde die Partikelgrole eines Ton/Polymer-Flockensystems in den Milliliter-
Bioreaktoren gemessen und mit einem Referenzsystem verglichen, woraus dann &,
abgeschitzt werde konnte. Dabei ergab sich ein Quotient aus maximaler und mittlerer
Energiedissipation &,,/eo= 6, im Vergleich zu &,./¢z= 16 bei 6-Blatt-Scheibenriihrern im
Referenz-Laborriihrreaktor. Folglich konnte nachgewiesen werden, dass das neue Riithrorgan

die Leistung sehr gleichmafBig in das Reaktionsmedium eintragt.

Durch die verfahrenstechnische Charakterisierung konnte gezeigt werden, dass in den neu
entwickelten miniaturisierten Reaktoren vergleichbare Werte wie in gerlihrten Bioreaktoren
im Labor- und PilotmaBstab vorliegen, so dass eine zuverldssige Prozessauslegung und
MafBstabstibertragung moglich ist. Dies wurde in der Arbeit anhand der parallelen
Kultivierung von S. fendae beispielhaft gezeigt. Wachstum und Produktbildung im
Milliliter-Bioreaktor (=10 mL) zeigten iliber die gesamte Kultivierungszeit einen nahezu
identischen Verlauf mit der Referenzkultivierung im Laborriihrreaktor (7=2000 mL)
(Abb. 6.1B). In beiden Maf3staben wurde Nikkomycin Z in gleicher Konzentration von den
Mikroorganismen produziert. Weiterhin lag durch eine Biotrockenmassekonzentration von
ca. 20gL" eine hohe Viskositit in den Reaktoren vor. Unter Verwendung einer neu
entwickelten Methode konnte das strukturviskose Verhalten in den Milliliter-Reaktoren aus
der Biomasse abgeschitzt werden. Mit Hilfe der zuvor ermittelten repridsentativen
Schergeschwindigkeit fiir das Paddelriihrorgan wurden die reprisentativen Viskosititen der
Kultivierung berechnet und mit der Referenzkultivierung verglichen. Dabei zeigte sich, dass

in beiden Systemen nahezu die gleichen maximalen reprisentativen Viskosititen von ca.
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15 mPa s vorliegen, was vor allen Dingen fiir die MaBstabsiibertragung von Prozessen mit

morphologisch veridnderlichen Mikroorganismen wichtig ist.

AbschlieBend wurden die neu entwickelten Bioreaktoren zur reaktionstechnischen
Charakterisierung der Nikkomycinbildung verwendet. Aus der parallelen Untersuchung
mehrerer Medienzusatzstoffe konnten Uracil und die preisgiinstigere Orotsdure als
Nikkomycin Z steigernde Substanzen identifiziert werden. Durch die Zugabe von Orotsédure
wurde die Nikkomycin Z-Bildung von 300 mgL"' auf ca. 800 mgL"' gesteigert. Die
Etablierung eines Zulaufprozesses mit dem optimierten Kulturmedium im Laborriihrreaktor,
fiihrte zu einer weiteren Steigerung der Produktion von Nikkomycin Z auf ca. 3 g L™ {iber

eine Kultivierungszeit von 260 h.

Das entwickelte Milliliter-Bioreaktorsystem ermdglicht erstmals die parallele
Hochdurchsatz-Bioprozessentwicklung mit morphologisch verdnderlichen
Mikroorganismen. Damit kann die Entwicklung biotechnologischer Prozesse wesentlich
effizienter stattfinden, da bereits zu einem fritheren Zeitpunkt in der Prozessentwicklung
viele parallele Kultivierungen unter kontrollierten technischen Bedingungen durchgefiihrt
werden konnen. Weiterhin ist durch die verfahrenstechnische Auslegung des

Bioreaktorsystems eine zuverlissige Malstabsiibertragung gewihrleistet.

Ausblick

Die erfolgreiche Kultivierung von S. tendae in den neu entwickelten Milliliter-Bioreaktoren
mit Paddelriihrorgan zeigt, dass diese zur Kultivierung morphologisch veridnderlicher
Mikroorganismen eingesetzt werden konnen. Zukiinftig konnten Studien zu weiteren

Wachstumsmorphologien wie zum Beispiel Pelletwachstum durchgefiihrt werden.

Weiterhin kann der mit 48 Riihrorganen ausgestattete Bioreaktorblock zur Optimierung der
Nikkomycin Z Produktion mit S. tendae oder auch zur Optimierung anderer
Produktionsprozesse mit morphologisch verdnderlichen Mikroorganismen eingesetzt
werden. Hierzu kann sowohl die Untersuchung verschiedener Mutanten, die zielgerichtete
Medienoptimierung, als auch die Optimierung der Prozessfiihrung im Parallelansatz

durchgefiihrt werden.

Damit eine pH-Regelung fiir Prozesse mit Actinomyceten oder Pilzen zukiinftig mdglich ist,

wire die Entwicklung von pH-Sensoren fiir den Bereich pH < 6 wiinschenswert.



118 Zusammenfassung und Ausblick

Um eine weitergehende verfahrenstechnische Charakterisierung des Paddelriihrorgans zu
ermoglichen, konnte eine Modellierung der Fliissigkeitsbewegung per Computational Fluid
Dynamics eingesetzt werden. Das erstellte Modell sollte mit den ermittelten Messdaten
verifiziert werden, womit beispielsweise genauere Aussagen tiber die generierte

Stoffaustauschfldache der Fliissigkeit moglich waren.
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Abktirzungen Bezeichnung

A/D Analog/Digital

BTM Biotrockenmassekonzentration
CFD Computational Fluid Dynamics
CTR Carbon Transfer Rate

Fr Froude-Zahl

G Generator

HPHT Hydroxypyridylhomothreonin
HPLC High Performance Liquid Chromatography
HTBD High Throughput Bioprocess Design
LDA Laser-Doppler-Anemometrie

M Motor

MES 2-(N-Morpholino)ethansulfonsdure
MTP Mikrotiterplatte

Ne Newton-Zahl

OD optische Dichte

OTR Oxygen Transfer Rate

OUR Oxygen Uptake Rate

PBS Phosphate Buffered Saline

PEEK Poly-(Ether-Ether-Keton)

PEG Polyethylenglykol-Losungen

PEP Phosphoenolpyruvat

PO, Sauerstoffpartialdruck

PIV Particle Image Velocimetry

Re Reynolds-Zahl

Regsr effektive Reynolds-Zahl

UDP Uridindiphosphat

UMP Uridinmonophosphat

VE-Wasser vollentsalztes Wasser

W Wattmeter

XG Xanthan-Losungen
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Formelzeichen Bezeichnung Einheit
AL Phasengrenzflache gasformig/fliissig [m?]
a spezifische Phasengrenzflache [m™]
a empirischer Parameter [-]
ag Abstand der dulleren Kante des Rithrorgans zum Achsenmittelpunkt

auf der Riickseite des Riihrorgans [m]
ay Abstand der duBeren Kante des Rithrorgans zum Achsenmittelpunkt

auf der Vorderseite des Riihrorgans [m]
B Bodenabstand zwischen Reaktor und Riithrorgan [m]
BTM,1ax maximale Biotrockenmassekonzentration [gL™M]
b empirischer Parameter [-]
b Breite des Riihrorgans [m]
br Breite des Riihrorgans auf der Riickseite [m]
by Breite des Riihrorgans auf der Vorderseite [m]
C, empirischer Parameter [we L

mP! 1y
C, empirischer Parameter [W*L? mP
§h2 12l Pa'Yz]

c empirischer Parameter [-]
Cp Dissipationsbeiwert [-]
Coz Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase [gL]
Co2.G Sauerstoffkonzentration in der Gasphase [gL]
CooL Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase [gL]
¢ Sauerstoffkonzentration an der Phasengrenze [gL]
C*oz,G Sauerstoffkonzentration in der Gasphase an der Phasengrenze [gL"]
C*OQ,L Sauerstoffkonzentration in der Fliissigphase an der Phasengrenze [gL"]
Cx Biotrockenmassekonzentration [gL]
D Reaktordurchmesser [m]
D Diffusionskoeffizient [m?s’
Doz Sauerstoff Diffusionskoeffizient in Gas [m2 gt
Door Sauerstoff Diffusionskoeffizient in Fliissigkeit [m2 s!
d Rithrerdurchmesser [m]
d empirischer Parameter [-]
dso3 Medianwert der Volumensummenverteilung [wm]
e empirischer Parameter [-]
Fg Gasvolumenstrom [Lh']
FMamnit Volumenstrom des zudosierten Mannits [g h']
f empirischer Parameter [-]
H Hohe der Flissigkeitssdule im ungeriihrten Zustand [m]
h Hohe des Riihrerblatts [m]
h, Abstand vom Reaktorboden zur Mitte des ersten Riihrerblatts [m]
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kL a
kL Acalc
kLaexp

kLamax

Mo,
m

Mo2,G/L

Recsr

SR

Sy

tg
UG

Utip

Vi
Vu

Vo

XG

XL

Abstand vom Reaktorboden zur Mitte des zweiten Riihrerblatts
Abstand vom Reaktorboden zur Mitte des dritten Riihrerblatts
Konsistenzindex

empirische Konstante

Henry-Konstante

Stoffiibergangskoeffizient
Sauerstoffiibergangskoeffizient

modellierter Sauerstoffiibergangskoeftizient
experimentell bestimmter Sauerstoffiibergangskoeffizient
maximaler Sauerstoffiibergangskoeffizient
Anpassungsparameter

Drehmoment

Molmasse von Sauerstoff

FlieBindex

Sauerstoffmassestrom iiber die Grenzflache

Newton-Zahl

Riihrerdrehzahl; Schiittelfrequenz

Leistung

Sauerstoffpartialdruck

Gasdurchsatzkennzahl

Reynolds-Zahl

effektive Reynolds-Zahl

Spaltmal} zwischen Riihrorgan und Reaktorwand auf der Riickseite

des Riihrorgans

Spaltmal} zwischen Riihrorgan und Reaktorwand auf der Vorderseite

des Riihrorgans

Temperatur

Zeit

Ansprechzeit

Gasleerrohrgeschwindigkeit
Riihrerspitzengeschwindigkeit
Reaktionsvolumen

Volumen der Fliissigphase

Molvolumen des idealen Gases
Geschwindigkeit

Geschwindigkeit an der Systemgrenze
Koordinate in x-Richtung

Dicke der laminaren Grenzschicht

Dicke der laminaren Grenzschicht der Gasphase
Dicke der laminaren Grenzschicht der Fliissigphase

Koordinate in y-Richtung

[ms]
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Yoo Molanteil des Sauerstoffs in der Zuluft [-]
Y02.0ut Molanteil des Sauerstoffs in der Abluft [-]

o empirischer Parameter [-]

o empirischer Parameter [-]

By empirischer Parameter [-]

B2 empirischer Parameter [-]

Y Schergeschwindigkeit [s"]

Y2 empirischer Parameter [-]

Vet effektive Schergeschwindigkeit [s]

) empirischer Parameter [-]

£z mittlere Energiedissipation [Wkg']
€max maximale lokale Energiedissipation [W kg
n dynamische Viskositit [Pas]
Mo Viskositét bei Schergeschwindigkeit — 0 [mPa s]
Moo Viskositit bei Schergeschwindigkeit — oo [mPa s]
Neft effektive Viskositét [Pas]
A MakromafBstab der Turbulenz [m]

A MikromaBstab der Turbulenz [m]

p spezifische Wachstumsrate [h]
Hmax maximale spezifische Wachstumsrate [h']

Y kinematische Viskositit [m?s™]
p Dichte [kg m™]
T Schubspannung [N m?]
T FlieBgrenze [N m?]
® Winkelgeschwindigkeit [s"]
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Anhang I

Anhang

Al  Rheologische Daten der verwendeten Modellfluide

Tab. A.l: Bestimmte Parameter des Ostwald-de-Waele Gesetzes flir strukturviskose Xanthan-Ldsungen
unterschiedlicher Konzentration.

Anteil (w/v) Konsistenzindex [mPa s™] FlieRindex [-]
01 % 12,5 0,736
0,15 % 44,6 0,624
02 % 83,0 0,559
03 % 568,2 0,359
04 % 688,8 0,355
05 % 1866,1 0,272
0,7 % 3105,2 0,246

Tab. A.2:  Gemessene Viskositét fir Newton’sche Glycerin-Ldsungen unterschiedlicher Konzentration.

Anteil (w/v) Viskositat [mPa s]
10 % 1,2
30 % 2,1
50 % 4,3
60 % 8,2
70 % 16,5
75 % 22,7
80 % 40,9
85 % 92,6

90 % 137,0
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Technische Zeichnungen der Prototypen des Paddelriihrorgans
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Technische Zeichnung von Prototyp | des Paddelriihrorgans.

Abb. A.1:
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Technische Zeichnung von Prototyp Il des Paddelriihrorgans.

Abb. A.2:
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Technische Zeichnung von Prototyp 111 des Paddelriihrorgans.

Abb. A.3:
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Technische Zeichnung von Prototyp IV des Paddelriihrorgans.

Abb. A.4:
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Technische Zeichnung des serienmdRig Paddelrihrorgans (in Kooperation mit der 2mag AG,

Minchen erarbeitet).

Abb. A.5:
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A3 Sonstige technische Zeichnungen
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Abb. A.6: Technische Zeichnung des zur Messung des Leistungseintrags im mL-Bioreaktor verwendeten
Adapters.
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A4 Algorithmus zur Regelung des Sauerstoffpartialdrucks im Laborrihrreaktor

#0, stirrer, 30

if(pO2.v<30) {Stirrer.sp=Stirrer.sp+50}
if(Stirrer.sp>1000) {Stirrer.sp=1000}
if(p0O2.v>80) {Stirrer.sp=Stirrer.sp-50}
if(Stirrer.sp<800) {Stirrer.sp=800}
if(Stirrer.sp==1000 and pO2.v<30) {seq=1}

#1, oxygen_flow, 30

if(p02.v<30) {Mass Flow.sp=Mass Flow.sp+0.5}
if(Mass Flow.sp>4) {Mass Flow.sp=4}
if(pO2.v>80) {Mass Flow.sp=Mass Flow.sp-0.5}
if(Mass Flow.sp<2) {Mass Flow.sp=2}

if(Mass Flow.sp==2 and pO2.v>80) {seq=0}
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A5 Kalibriergeraden fur HPLC-Analytik
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Abb. A.7:  Ermittelte Kalibriergerade zur Bestimmung von Nikkomycin Z mittels HPLC nach der in Kapitel
4.6.2 beschriebenen Methode.
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Abb. A8: Ermittelte Kalibriergerade zur Bestimmung von Mannit mittels HPLC nach der in Kapitel 4.6.3
beschriebenen Methode.
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