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KURZFASSUNG

KURZFASSUNG

Biofilme sind auf einer Oberflache immobilisierte Mikroorganismen. Die sogenannte
Immobilisierung (Fixierung) von Mikroorganismen bietet Chancen fir eine Effizienz-
steigerung und Handhabungsvereinfachung von Bioprozessen. In der Biotechnologie
werden Biofiime zum Beispiel zur Produktion von Aminosauren und Vitaminen
eingesetzt. Die Ausbildung eines Biofiims in einem Bioreaktor hangt neben der
Wechselwirkung der Tragerkorper und Mikroorganismen wesentlich von der Versorgung
der Mikroorganismen ab.

In der Bioverfahrenstechnik werden unterschiedliche Reaktortypen eingesetzt, um den
Anforderungen von Mikroorganismen hinsichtlich Durchmischung, Substratversorgung
und Sauerstoffbedarf gerecht zu werden. In den Mehrphasenreaktoren liegen die an der
jeweiligen Reaktion beteiligten Komponenten in mindestens zwei Phasen vor
(typischerweise Gasphase und flissige Phase). Fur die meisten Anwendungsfalle ist es
entscheidend, die vorliegenden Phasen maglichst intensiv miteinander in Kontakt zu
bringen, um so einen wirksamen Sauerstoffibergang und damit hohe und
wirtschaftliche Reaktionsgeschwindigkeiten zu erzielen.

Das Ziel der vorliegenden Dissertation ist die Auslegung eines neukonzipierten Gas-
Flissigkeit-Reaktors mit keramischen Monolithen zu Sauerstoffversorgung von
immobilisierten aeroben Mikroorganismen. Schwerpunkt der Arbeit ist der
volumetrische Stofflibergangskoeffizient k a, der die Intensitat des Sauerstofflibergangs
von der Luft in die Flussigkeit beschreibt. Die Auslegung des Reaktors erfolgte in erster
Linie auf Grundlage von experimentell in einem chemischen Ersatzsystem ermittelten
Daten, die die Variation von Luft- und Flissigkeitsvolumenstrom, von Blasengrof3e und
von Monolithgeometrie beinhalten.

Bei allen Versuchsreihen zeigte sich, dass kleinere Blasen hohere Stofftransfer-
koeffizienten liefern, unabhangig von den anderen Parametern. Der kia Wert stieg
aullerdem in allen Versuchen mit zunehmendem Luftvolumenstrom. Unter
Berucksichtigung des Leistungseintrags kann empfohlen werden, dass eine Erhéhung
der Monolithlange eine sinnvolle MalRnahme zur Steigerung des k a Werts im Reaktor
ist. Die im Rahmen der Arbeit durchgefiihrte Regressionsanalyse sichert die
Interpolation und ermodglicht eine begrenzte Extrapolation. Nach Auswertung aller
durchgefiuihrten Messungen und vergleichenden Bewertungen der Einflussparameter
wird ein optimaler Betriebsbereich des entwickelten Strémungsreaktors in Abhangigkeit
des spezifischen Leistungseintrags zusammengefasst.



ABSTRACT

ABSTRACT

Biofilms are immobilized microorganisms on a surface. The so-called immobilization
(fixation) of microoganisms provides a chance for enhancement of effiency and for
simplification of operation for bioprocesses. Biofilms are deployed in biotechnology for
example, for the production of amino acids and vitamins. The formation of biofilms in a
bioreactor depends on many factors, including the interaction between the
immobilization body and the microorganisms on the supply of the microorganisms.

Biochemical engineering uses different reactor types to satisfy the requirement of
microorganisms, in the consideration of mixing, subtrate feed and oxygen need. In
multi-phase reactors, the components of special reaction are available in at least two
phases; gas phase and liquid phase. For most applications it is essential to contact the
phases intensely to get an effectively oxygen transfer, and to gain a high and profitable
reaction rate.

The Aim of this dissertation is, to gain an interpretation of a newly designed gas-liquid-
reactor with ceramic monoliths for the oxygen supply of aerobic microorganisms. The
focus of this work is the volumetric oxygen transfer coefficient ki a, which desribes the
intensity of oxygen transfer between gas and liquid phase. The reactor interpretation
results are primarily based on experimental data, which include the variation of gas and
liquid flow rate, bubble size and dimension of the monoliths.

The findings of all experimental series conclude that smaller bubbles bring a higher
transfer coefficient independently of all other parameters. Furthermore the k.a value
increases with increasing gas flow rate in all tests. To get a highervolumetric oxygen
transfer in the reactor, in consideration of volume specific energy transfer it can be
suggested to raise the length of the monoliths. The regression analysis ensures an
interpolation and a limited extrapolation. According to all experiments and considering
an optimal operating point of the new designed gas-liquid-reactor can be resumed in
dependency of the volume specific energy transfer.
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1  EINLEITUNG

Der Einsatz von Gas(G)-Flussigkeits(L)-Reaktoren in der Industrie ist weit verbreitet und
hat seit vielen Jahren auf breiter Basis Einzug in die unterschiedlichsten Branchen
gefunden. G-L-Reaktoren sind Apparate, in denen eine Gasphase und eine FlUssigkeit
in Kontakt gebracht werden, in der Regel um einen Stoffaustausch Uber die
Phasengrenzflache zu ermdglichen. Der Reaktor ist ein wichtiger Bestandteil
chemischer und biologischer Umsetzungsprozesse, wie zum Beispiel die Fermentation
von Vitamin C oder die biologische Abwasserreinigung. Allen biotechnologischen
Anwendungen ist gemein, dass die Mikroorganismen ausreichend mit (Nahr-)
Substraten und, im aeroben Fall, auch mit Sauerstoff versorgt werden mussen. In der
Biotechnologie werden unterschiedliche Reaktoren eingesetzt, um den Ansprichen von
verschiedensten Mikroorganismen hinsichtlich Durchmischung der Phasen, Substrat-

versorgung und Sauerstoffbedarf zu gentgen.

Die vorliegende Arbeit resultiert aus den weiterfihrenden Fragestellungen eines von der
DFG  geforderten  Forschungsprojekts zur  Immobilisierung von  aeroben
Mikroorganismen in einem neuartigen Stromungsreaktor mit porosen Keramik-
monolithen. Ziel des Projekts ist es, das Verstandnis Uber die komplexen Zusammen-
hange zwischen Werkstoff, Hydrodynamik und Biofilmbildung flr aerobe
Mikroorganismen zu erweitern. Die Versorgung der Mikroorganismen mit Sauerstoff
stellt dabei eine der Hauptaufgaben beim Betrieb des Stromungsreaktors dar.
Sauerstoff kann von den Mikroorganismen in einem flissigen Nahrmedium nur in
geléster Form aufgenommen werden. Eine ungenltgende Sauerstoffversorgung der

Mikroorganismen fuhrt zu Ausbeuteverlusten.

Die vorliegende Dissertation konzentriert sich auf den volumetrischen
StofflUbergangskoeffizienten k,a, der eine wichtige KenngrélRe fur die Effizienz des
Sauerstoffeintrags von der Gasphase in die Flussigkeit ist. Der Wert des volumetrischen
Stoffubergangskoeffizienten resultiert in einem monolithischen G-L-Stromungsreaktor
aus dem Zusammenwirken von Blasengenerierung, Stromungsform, dem Einfluss von
keramischen Monolithen und weiteren Parametern, wie Volumenstrom und
Leistungseintrag. Der Wert dient zur Abschatzung der maximalen Biomasse-
konzentration in einem Reaktor, die unter den praktisch erzielbaren Sauerstofftransport-

raten noch eine ausreichende Sauerstoffversorgung der Mikroorganismen ermaoglicht.
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Ziel der vorliegenden Arbeit ist die hydrodynamische Auslegung eines neuartigen
Stromungsreaktors mit Keramikmonolithen auf der Grundlage experimenteller
Stofftransferdaten und deren Interpretation, auch hinsichtlich eines effizienten
Leistungseintrags ins System. Im Rahmen der Arbeit werden mit einem chemischen
Natriumsulfitsystem — als Ersatz fur die sauerstoffverbrauchenden Mikroorganismen —
die Einflusse vom Volumenstrom der Luft und der Flussigkeit, von Blasengréf3e und von
Anzahl und Lange der keramischen Monolithen in dem Stromungsreaktor bestimmit.
Das Modellsystem Natriumsulfit simuliert dabei die Zellatmung der Mikroorganismen,

ohne dem Einfluss des Stoffwechsels von Mikroorganismen zu unterliegen.

Die Ausbildung eines Biofilms in einem Reaktor im biologischen Einsatz hangt neben
der Wechselwirkung von Keramikmonolith und Mikroorganismen wesentlich von der
Sauerstoffversorgung der Mikroorganismen ab. Nur durch das Verstandnis der
physikalischen Einflisse auf den volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten ki a kann
die maximal zu erzielende Stofftransferrate abgeschatzt werden. Die Einflisse auf eine
Biofilmbildung mit lebenden Mikroorganismen werden von dem Projektpartner dem
Institut fur Bioverfahrenstechnik (BioVT) an der RWTH Aachen in einem baugleichen
biologischen Reaktor bestimmt /Seletzky, 2007/. In dem Reaktor wird die grundsatzliche
Immobilisierungswirkung und damit die erzielbare Raum-Zeit-Ausbeute der Biomasse-
menge abgeschatzt. Dazu wird aus der vorliegenden Arbeit ein Qualifizierungsverfahren
der Immobilisierungsdichte herangezogen. Die Untersuchungen im biologischen
Reaktor (berpriifen auRerdem die Ubertragbarkeit des chemischen Ersatzsystems

Natriumsulfit auf biologische Anwendungen.
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2 AUFGABENSTELLUNG UND ZIELSETZUNG

Die Motivation zu der vorliegenden Dissertation entstand aus dem von der Deutschen
Forschungsgemeinschaft geforderten interdisziplinaren Verbundprojekt
.iImmobilisierung von aeroben Mikroorganismen in Wechselwirkung mit offen pordsen
Keramikmonolithen®. Das Projekt befasst sich mit der Immobilisierung von aeroben
Mikroorganismen mit hohem Sauerstoffbedarf in keramischen Monolithen mit hoher
offener Porositat. Im Rahmen des mehrjahrigen Projekts werden von beiden
Projektpartnern IKKM und BioVT (Institutsverbund IKKM/IPAK: Institut fir Keramische
Komponenten im Maschinenbau und Institut fir Prozess- und Anwendungstechnik
Keramik und BioVT: Institut fir Bioverfahrenstechnik, beide an der RWTH Aachen)
Screeningverfahren zur Untersuchung der Interaktion zwischen Keramik und
Mikroorganismen und zur Untersuchung des Stofftransports in porosen Keramik-
kapillaren entwickelt. Kerninhalt der Nutzung von Synergieeffekten zwischen
Biotechnologie und Werkstofftechnik ist die Verknlpfung des biologischen Verhaltens
mit dem chemisch/physikalischen Oberflachenzustand und den hydrodynamischen

Einflissen.

Zur Immobilisierung werden keramische Monolithstrukturen (Wabenkorper) mit
definierter Kanal- und Porenstruktur eingesetzt. Die Kanadle sorgen fir eine
gleichmaliige und totraumarme Durchstromung des Keramikmonolithen. Das die
Kanale eingrenzende Wandmaterial ist por6és und dient bei einer sogenannten
,Volumenbesiedlung®“ als Nistplatz fir die Mikroorganismen. Die Abstande zwischen
den Kanalen, d.h. die Dicke der zwischen ihnen liegenden porosen Wande ist moglichst
so gering, dass eine vollstandige Versorgung der immobilisierten Biomasse mit
Sauerstoff erreicht werden kann. Bei einer ,Oberflachenbesiedlung” ist im Gegensatz
dazu das Oberflachen-zu-Volumen-Verhaltnis der  Keramikmonolithen  die
entscheidende Grofle. Innerhalb der Wande ist bei beiden Ansatzen nur mit einem
diffusiven Stofftransport zu rechnen. Das Konzept ist dem Aufbau von biologischem
Korpergewebe nachempfunden, bei dem die Organe und Muskeln mit einer Struktur
von grofRen zu- und abflhrenden Adern mit den dazwischen liegenden, sich fein
verastelnden Adergefalien totraumfrei Uber das Blut ver- und entsorgt werden. Anders
als in Lebewesen, bei denen der Sauerstoff in der Lunge in das Blut Ubergeht und vom
Hamoglobin zum Ort des Verbrauchs transportiert wird, wird hier die Luft in Blasenform

mit durch die Keramikmonolithen geleitet. Mit diesem Ansatz soll die immobilisierte
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Biomassemenge aktiv atmender aerober Mikroorganismen deutlich Uber das bisher
bekannte MalR hinaus gesteigert werden, um diese Technik mdglichst auch

wirtschaftlich interessant zu machen.

Die Mikroorganismen besiedeln die Keramik nicht mit einer Monoorganismenschicht.
Nach der ersten Adsorption bildet sich ein Biofilm aus mehreren Mikroorganismen-
schichten. Die Dicke des Films hangt von der zur Verfugung stehenden Nahrstoffmenge
und in noch starkerem Male von der Sauerstoffmenge ab. Der Erhohung der
immobilisierten Biomassemenge sind allerdings enge geometrische und verfahrens-
bedingte Grenzen gesetzt. Bei Standard-Bioreaktoren ist es moglich Geldstsauer-
stoffkonzentrationen von z.B. 50% Luftsattigung zu erreichen, wobei mit aktiv atmenden
Bakterien eine Versorgungstiefe der immobilisierten Mikroorganismen von 30-200um
erzielt wird. Zur Erhdhung der Geldstsauerstoffkonzentration bietet sich die
Verwendung eines erhdhten Systemdruckes an. Die Besiedlungstiefe verandert sich mit
der Wurzel der GelOstsauerstoffkonzentration. Die Wirtschaftlichkeit ist deshalb

langfristig unter Bertcksichtigung eines erhdhten Systemdrucks zu verfolgen.

Die Hauptschnittstelle der beiden am Projekt beteiligten Institute ist der volumetrische
Sauerstoffubergangskoeffizient kia. Er hat sowohl auf die geometrische und die
hydrodynamische, als auch auf die biologische Auslegung der keramischen Struktur
einen entscheidenden Einfluss. Die Biofilmdicke und damit die Menge an immobilisierter
Biomasse ist im wesentlichen abhangig von der Sauerstoffversorgung der
Mikroorganismen und damit vom Stofftransfer aus der Gasphase in die flissige Phase.
Ohne eine standige Nachlieferung (Bellftung des Systems) ist der geloste Sauerstoff
sehr schnell von den Mikroorganismen verbraucht und es kommt zu Ausbeuteverlusten
der Biomasse bzw. zu einer Veranderung der Stoffwechsels (Umstellung auf anaeroben
Stoffwechsel). Die Stofftransfermessungen werden mit dem chemischen Ersatzsystem
(Natriumsulfit) im hydrodynamischen Reaktor am IKKM und mit dem biologischen
System im biologischen Reaktor an der BioVT durchgefuhrt. Die Konstruktion und
Instrumentierung der Reaktoren ist weitgehend identisch. Um Reihenmessungen
durchfihren zu koénnen, steht bei dem hydrodynamischen Reaktor allerdings der
einfache Wechsel der Keramikmonolithen und der Flussigkeitsfullung im Vordergrund.
Mit diesem Reaktor konnen Monolithstrukturen bezlglich ihres Stoffubergangs in
Abhangigkeit von der BlasengrofRe, von den Volumenstromen der Flussigkeit und der

Luft und von der Begasungsart bewertet werden.
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Aus der Anforderung, eine detaillieten Bewertung des maximal mdglichen
Stoffubergangs in dem entwickelten Reaktorkonzept zur Immobilisierung von aeroben
Mikroorganismen zu erstellen, wurde die in Kapitel 2.5 dargestellte Zielsetzung dieser

Dissertation abgeleitet.

2.1 Sauerstoffversorgung immobilisierter aerober Mikroorganismen

Biofilme sind eine der altesten Lebensformen (Uber 3,5 Mrd. Jahre) auf der Erde.
Mikroorganismen waren wahrscheinlich die erste Lebensform auf unserem Planeten.
Aufgrund der sehr langen Evolutionsperiode kann man davon ausgehen, dass sie unter
verschiedensten Umgebungsbedingungen leben kénnen oder zumindest in Symbiose
uberlebensfahig sind. Ein Biofilm ist die Lebensform von Mikroorganismen, die sich auf
Grenzflachen immobilisiert (angesiedelt) haben. Merkmale von Biofilmen sind:

- die Nahe zum Festkorper,

- eine relative hohe Volumenkonzentration,

- eine lange Verweilzeit benachbarter Mikroorganismen zueinander und

- eine raumliche Heterogenitat (Konzentrationsunterschiede), wu.a. der

Sauerstoff- und Nahrsubstratkonzentrationen /Schmidt, 1999/.

Die sogenannte Immobilisierung (Fixierung) von Mikroorganismen auf einer festen
Tragerstruktur bietet Chancen flr eine Effizienzsteigerung und Handhabungs-
vereinfachung von Bioprozessen. Es lasst sich eine hohe Raum-Zeit-Ausbeute
verwirklichen durch das Zurlckhalten der Ilebenden und produzierenden
Mikroorganismen im kontinuierlichen Prozess des Bioreaktors. Der sonst sehr
aufwandige Trennprozess des gewonnenen Produktes von der Nahrlésung und den

Organismen wird deutlich vereinfacht.

Verschiedene Immobilisierungstechniken haben sich bei Enzympraparationen, bei
anaeroben (nicht atmenden) Mikroorganismen und bei Bakterienkulturen mit geringem
Sauerstoffbedarf etabliert und werden heute industriell eingesetzt. Allerdings fuhrten die
verwendeten Immobilisierungsmethoden von aeroben (atmenden) Mikroorganismen mit
zum Teil hohem Sauerstoffoedarf bisher zu keinen nennenswerten Leistungs-
steigerungen /Enfors, 1983/, /Buchs, 1988/.

Schon bei konventionellen Fermentationsprozessen mit frei suspendierten Mikroorga-

nismen (z.B. in Ruhrkesseln) ist es schwierig fir einen ausreichenden Sauerstoff-
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transfer zu sorgen. Bei Reaktoren mit hoherem Sauerstoffbedarf durch zusatzliche
immobilisierte Biomasse ist der Sauerstoffbedarf noch schwieriger zu decken /Enfors,
1983/. Um eine optimale Versorgung der Mikroorganismen zu gewahrleisten, muss der
Stofflbergang - vereinfacht gesagt - so hoch und schnell wie moéglich sein. Je besser
der Stoffibergang umso mehr Mikroorganismen kénnen in dem System leben. Die

Produktivitat des Biosystems steigt mit der Erhdhung der Sauerstoffversorgung.

Aufgrund der geringen Loslichkeit von Sauerstoff in walirigen Medien nimmt die Gelost-
sauerstoffkonzentration innerhalb eines Biofilms, in dem der Stofftransport rein diffusiv
erfolgt, vom Rand her sehr schnell ab. Die mit Sauerstoff versorgbare Filmtiefe hangt
direkt ab vom Sauerstoffangebot in der Flissigkeit und betragt flr aerobe
Mikroorganismen in der Regel lediglich 30 bis maximal 200 ym. Wird zusatzlich noch
eine fur aerobe Mikroorganismen ungeeignete Immobilisierungsmethode gewahlt, z.B.
der Einschlufd in Hydrogele, so sind die Eindringtiefen von Sauerstoff und damit die

aktiven Biomassen noch geringer /Enfors, 1983/.

Es mussen in einem Bioreaktor moglichst grol3e besiedelbare Oberflachen zur Verfi-
gung gestellt werden, um zu nennenswerten immobilisierten Biomassemengen zu
kommen. Porése Tragermaterialien erscheinen deshalb am geeignetesten. Bei Ublichen
Fullkorperschuttungen in Festbettreaktoren mussen theoretisch sehr kleine pordse
Partikel (60-400 ym) verwendet werden, um einen ausreichenden Sauerstofftransport
bis zur Oberflache des Biomassefilms im gesamten Tragermaterial zu erreichen. Derart
feinkdrniges Tragermaterial lasst sich aber nur in einer Wirbelschichtfahrweise
betreiben. Der FlUssigkeitsvolumenstrom des Wirbelschichtreaktors muss sehr hoch
gewahlt werden, um einen ausreichenden Gas/Flussig-Stofftransfer zu gewahrleisten,
was zu einer sehr gro3en Wirbelschichtausdehnung fuhrt, die die im Reaktor
zuruckhaltbare Tragermaterialmenge uninteressant gering werden lasst. Praktisch reali-
sierbar sind daher nur grobkoérnigere porose Partikel (>1mm) flr einen Einsatz im
Wirbelschicht- oder Festbettreaktor. Mit der Technologie lassen sich unter optimalen
Bedingungen allerdings nur immobilisierte Biomassemengen versorgen, die in der

Grollenordnung des Anteils an suspendierten Mikroorganismen liegen /Blchs, 1988/.

2.2 Entwicklung eines neuartigen Reaktortyps

Ein neuartiger Reaktortyp wird erforderlich, wenn ein hoher volumetrischer

Sauerstoffubergang bei geringem spezifischen Leistungseintrag gefordert ist und keine
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bekannte Reaktorbauart die Bedingungen flir Bioprozesse mit aeroben
Mikroorganismen ausreichend erfullt. Es hangt von der Kinetik der untersuchten
Reaktion im G-L-Reaktor ab, ob durch Erhéhung der absoluten Stoffaustauschflache,
die umgesetzte Stoffmenge bzw. der Stofflbergang in einem Reaktor gesteigert werden
kann. Die Steigerung der umgesetzten Stoffmenge muss unter Berlcksichtigung der
aus Reaktionskinetik (Verweilzeit-, bzw. Verweilzeitverhalten) und Hydrodynamik
(Grenzen der Gas- und Flussigkeitsbeladung) gegebenen Randbedingungen und aus
wirtschaftlichen Uberlegungen erfolgen, wobei die Investitionskosten (Reaktorvolumen)

mit den Betriebskosten (Energieaufwand) im Wettbewerb stehen /Nagel, 1972/.

Bei gleichem Stoffsystem ist die spezifische Stoffaustauschflache eine Funktion der
Betriebsparameter (s.Kap.2.5) und der ingenieurtechnischen Gestaltung des Gas-
FlUssigkeits-Reaktors. Die in dieser Arbeit durchgefuhrten Untersuchungen konzen-
trieren sich auf die der ingenieurmafigen Auslegung zuganglichen Parameter, wie die
Geometrie der Keramikmonolithen und die Bestimmung von optimalen Betriebs-
variablen wie Volumenstrom und Blasengrof3e (s.Kap.2.5). Auf eine Untersuchung der
chemischen Stoffwerteinflisse, wie Molaritat des Natriumsulfitsystems und pH-

Startwert, wird bewusst verzichtet.

2.3 Poro6se Keramiken fur biologische Anwendungen

Porése Keramikstrukturen in Form von Membranen oder Filtern werden in zahlreichen
biologischen Anwendungen eingesetzt. Keramikmembranen fur die Mikrofiltration zum
Beispiel sind seit den 1960er-Jahren bekannt /Hildebrand, 1992/. |hre Herstellung
erfolgt Uber den Folienguss oder Uber Beschichtungsprozesse auf pordse Substrate.
Die Membranen werden auf keramischen Tragermaterialien aufgebracht, die die
Belastbarkeit des Werkstoffverbunds verbessern. Neben Flachtragern finden mittels
Extrudieren hergestellte Rohre (Monokanalelemente) Anwendung. Zur Erzielung einer
mdglichst groRen Oberflache werden sogenannte Wabenkdrper (Mehrkanalelemente,
Monolithe) verwendet. Hierzu wird die Strangpresstechnologie herangezogen, zum
Beispiel fur den Einsatz als Katalysator oder Dieselruf¥filter. Anforderungen an pordse
Tragermaterialien fur die Biotechnologie sind eine hohe Aufnahmekapazitat fur die
Mikroorganismen, ein grofdes Verhaltnis von Besiedlungsoberflachen-zu-Bauvolumen
und eine ausreichende mechanische und chemische Stabilitdt. Auferdem ist eine

Autoklavierbarkeit und Wiederverwendbarkeit von Vorteil /Portner, 1996/.
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2.4 Stand der Technik

In der Literatur finden sich zahlreiche Untersuchungen zur hydrodynamischen
Auslegung von Gas-Flussigkeits-Reaktoren und zum Gas-Stoffeintrag in flissige
Medien. Im vorliegenden Kapitel ,Stand der Technik® sind die Versuche und Ergebnisse
der Literatur, die sich mit dem Stoffibergang in G-L-Reaktoren befassen,
zusammengefasst. Der Vergleich mit diesen Quellen ermdglicht eine Abschatzung der
Leistungsfahigkeit und des volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten k,a des in

dieser Arbeit entwickelten hydrodynamischen Reaktors.

Eine experimentelle Untersuchung des G-L-Stofftransfers hat zum Beispiel /Lebens,
1999b/ durchgefuhrt und so den Einfluss der Strdmungsgeschwindigkeiten der
Flissigkeit und des Gases in einem Stromungsreaktor mit monolitischer Keramik
bestimmt. Der verwendete Reaktor wird im Gegenstrom betrieben. Die Flussigkeit
stromt in ihm mit einem wellenférmigen Film abwarts, wahrend das Gas in einem
zentralen Kern mit einem kleinem Druckgradienten aufwarts stromt. Die verwendeten
bis zu 1m langen keramischen Monolithen mit quadratischen Kanalen (Kantenlange der
Kanale 4,6mm) weisen ein Oberfliche-zu-Volumen-Verhaltnis von 1032m%m? bei einer
Zelldichte von 150cpsi auf. Die Massenstransfermessungen zeigen, dass der
volumetrische Stoffibergang kia im Reaktor zwischen 0,03 und 0,16 1/s liegt.
AulRerdem stellt der Autor einen proportionalen Einfluss der Flussigkeitsgeschwindigkeit
bei Erhdhung der Volumenstrome von Gas und Flussigkeit fest, wahrend die
Begasungsrate im untersuchten Reaktor nur einen geringeren Einfluss hat. Die
Begasungsrate eines Systems ist der Volumenstrom der Luft pro Minute bezogen auf

das Flussigkeitsfullvolumen im Reaktor (s.Kap.2.5).

/Kawakami, 1989b/ hat den Massentransfer von Gas in FlUssigkeit in keramischen
Monolithen mit Zelldichten von 80, 200 und 400cpsi (cells per square inch) gemessen.
Er hat in seinen Untersuchungen keine Abhangigkeit des volumetrischen Stofftransfer-
koeffizienten k,a von dem Kanaldurchmesser ermittelt. /Heibel, 2001/ hat dagegen in
seinen Versuchen herausgefunden, dass der Gas-Flissig-Massentransfer eine strenge
Funktion des Oberflache-zu-Volumen-Verhaltnisses definiert durch die Kanalgeometrie
der keramischen Tragerstruktur ist. Das grof3ere Verhaltnis eines 50cpsi Monolithen
verglichen mit einem 25cpsi Monolithen resultiert in einer gestiegenen Gas-Flussig-

Grenzschicht und einer langeren mittleren Verweilzeit, da die Stréomungs
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geschwindigkeit in der gréleren Anzahl von Kanalen geringer ist. Weitere Ergebnisse
sind, dass Gleich- und Gegenstrom-Bedingungen vergleichbare Leistungseintrage
erfordern und kurze Monolithen mit groRerem Anteil des Einstromungsbereichs deutlich
hdéhere Massentransferraten aufweisen. Die Untersuchungen wurden an Monolithen
aus Cordierit (25 und 50cpsi, Lange 80, 250 oder 500mm) durchgefihrt.

/Bercic, 1997/ hat den kia Wert in einzelnen Kapillaren mit unterschiedlichem
Kanalweiten (1,5, 3,0 und 5,0mm) gemessen. In seinen Versuchen war der
Massentransfer von Methan/Wasser nur abhangig von der Einheitszelllange. Die
Einheitszelllange setzt sich aus einem Flissigkeitsabschnitt und einer Blase bei einer
Taylorstromung in Kapillaren zusammen. Bei der Taylorstromung wechseln sich Gas-
und FlUssigkeitsabschnitte innerhalb einer Kapillare ab. Der Autor fand keine
Abhangigkeit des kia Wertes von der Kanalweite, allerdings einen ausgepragten
Einfluss von der Lange einer Zelleinheit. Mit der Geschwindigkeit der Einheitszelle steigt
nach /Heiszwolf, 2001a/ der Massentransfer. Der Autor zeigt aulierdem, dass in einem
keramischen Monolithen k_a-Werte im Bereich von 0,4 bis 1,0 1/s erreicht werden

konnen.

In den Versuchen von /Choi, 1993/ in einem Airliftreaktor wurden kia Werte bis
0,15 1/s gemessen. Allerdings nur wenn der Airliftreaktor als reine Blasensaule
betrieben wurde, da dann der relative Gasgehalt hoher war als im Airliftbetrieb. Die k. a
Werte im Airliftbetrieb betrugen dagegen nur 0,06 1/s. Der relative Gasgehalt ¢ ist als
Verhaltnis des dispergierten Gasvolumens zum Gesamtvolumen der Dispersion
(Flussigkeitsfullvolumen und Gasvolumen in der Flussigkeit) definiert. /Ade Bello, 1985/
resimierte, dass der relative Gasgehalt in einem Airliftreaktor und der volumetrische
Stoffubergangskeoffizient kia mit zunehmendem Volumenstrom der Luft und dem
entsprechenden Leistungseintrag ansteigen. Bei ansteigendem Flussigkeits-
volumenstrom sinkt bei gleichbleibendem Volumenstrom der Luft die Verweilzeit der
Blasen und der relative Gasgehalt im Riser. Der relative Gasgehalt lauft dabei gegen

einen Grenzwert.

Die Untersuchungen von /Barboza, 2000/ eines Wasser-Luft-Celite Systems in einem
Rohrbioreaktor (D=800mm) zeigen, dass sich der k a-Wert um den Faktor 10 erhdht,
wenn die Gasleerrohrgeschwindigkeit (Stromungsgeschwindigkeit im Glasrohr ohne
Einbauten) mit dem gleichen Faktor ansteigt (0,01 bis 0,1 1/s bei 0,5 bis 5,0cm/s). Die
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gefundene Abhangigkeit der beiden GroRen lasst sich in einem Potenzansatz
beschreiben:

_ 1,C2
kia=C1-ug” 2.1)

/Kreutzer, 2001/ hat in einem monolithischen Dreiphasen-Reaktor (200-600cpsi) fur die

Hydrierung von a-Methylstyrene sogar k a Werte zwischen 0,5 und 1,5 1/s gemessen.

Neben dem volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten ist der Leistungseintrag in das
System eine wichtige GroRe zur Auslegung eines Reaktors. Der Energieeintrag zur
Flussigkeitszirkulation eines Reaktors mit monolithischer Keramik, wie er nach
/Cybulski, 1999/ typisch ist fir chemische Anlagen, liegt nur bei 1kW/m?®, wahrend
Energieeintrage fur die Vermischung/Zirkulation in typischen Rihrkesseln bei gleicher

Produktivitit mit einer GréRe von 4-5m> zwischen 1,5 und 5kW/m? liegen.
2.5 Zielsetzung

Der Fortschritt im Bereich der Biotechnologie kann auch als Energieeinsatz pro
Produktaussto® bemessen werden. Den Mehrphasenreaktoren kommt hierbei eine
herausragende Bedeutung zu. In ihnen liegen die an der jeweiligen Reaktion beteiligten
Komponenten in zwei (typischerweise Gasphase und flissige Phase) oder auch
mehreren Phasen vor. Fur die meisten Anwendungsfalle ist es bei dieser Reaktorklasse
entscheidend, die vorliegenden Phasen madglichst intensiv miteinander in Kontakt zu
bringen, um so einen wirksamen Stoffibergang und damit hohe und wirtschaftliche

Reaktionsgeschwindigkeiten zu erzielen.

Im Rahmen dieser Arbeit wird der maximal mdgliche Sauerstoffubergang in ein
flussiges Medium unter Berucksichtigung des spezifischen Leistungseintrags
abgeschatzt. Kernstiuck des untersuchten Reaktors sind keramische Monolithe, die
durch ihre porése Struktur und ihr grofles Oberflache-zu-Volumenverhaltnis gute
Moglichkeiten  zur Immobilisierung von  Mikroorganismen bieten. In den
vorangegangenen Abschnitten wurden einige Maoglichkeiten und Vorteile einer

Immobilisierung von Mikroorganismen genannt.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist die Auslegung eines neuartigen Stromungsreaktors mit
keramischen Monolithen in Abhangigkeit von wesentlichen Parametern wie

Volumenstrom der Luft und der FlUssigkeit, Blasengrdlde, Monolithlange und —anzahl in
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Reihenschaltung. Die Untersuchungen werden mit einem chemischen Ersatzsystem
(Natriumsulfit) durchgefihrt. Vorteilhaft ist die einfache und schnelle Handhabung im
Vergleich zu einem biologischen Medium. Es ist keine Sterilitat erforderlich und keine
physiko-chemische Einflisse des Bioysystems beeintrachtigen die Stoffubergangs-
untersuchungen. Von Nachteil ist die unterschiedliche chemische Zusammensetzung
des Ersatzsystems und des biologischen Mediums, zum Beispiel durch die Verwendung
eines Antischaummittels wahrend einer biologischen Fermentation. Die Bestimmung
des notwendigen spezifischen Leistungseintrags zur Erzielung des gewlnschten
Stoffibergangs ist ein weiterer Bestandteil der Arbeit. Desweiteren ist die
Ubertragbarkeit des chemischen Ersatzsystems auf ein biologisches Fermentations-
medium zu beurteilen. Die Auswirkungen der Erkenntnisse auf eine Biofilmbildung von
Corynebacterium glutamicum in identischen Keramikmonolithen wird von /Seletzky,
2007/ untersucht.

Zu den Kernaufgaben gehoren (in Reihenfolge der Ergebniskapitel):

1. Entwicklung einer Auswertemethode fur die Verteilung der immobilisierten
Biomassemenge auf und in den Keramikmonolithen (Kap.5.1).

2. Charakterisierung des Stromungsreaktors bzw. der einzelnen Reaktorabschnitte
bezlglich Strdomungsgeschwindigkeit und Mischzeit (Kap.5.2).

3. Bestimmung der Einflisse von den Volumenstromen der Luft und der Flussigkeit,
von der BlasengroRe und der Monolithenlange und -—anzahl auf den
volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten k a (Kap.5.3).

4. Ermittlung der Abgangigkeit des relativen Gasgehalts von dem Volumenstrom
der Luft und der Flussigkeit und von der Blasengrofe, sowie Bestimmung der
Abhangigkeit des volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten k.a vom relativen
Gasgehalt (Kap.5.4).

5. Abschatzung eines optimalen Betriebspunktes des Reaktors bezuglich aller
EinflussgréfRen durch Ermittlung des Leistungseintrags des Reaktors (Kap.5.5).

6. Beurteilung der Ubertragbarkeit des verwendeten chemischen Ersatzsystems
durch vergleichende Stofftransferuntersuchungen in einem biologischen System
und Beurteilung des Einflusses von Antischaummitteln (Kap.5.6 und Kap.5.7).

7. Regressionsanalyse von ausgewahlten Einflissen auf den volumetrischen Stoff-
ubergangskoeffizienten kia und Ermittlung von Extrapolationsgrenzen des Stoff-

Ubergangsverhaltens (Kap.6).
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Abbildung 2.1 zeigt eine Prinzipsskizze des verwendeten Stromungsreaktors mit
keramischen Monolithen und Abbildung 2.2 das Prinzip der Sauerstoffversorgung der

aeroben Mikroorganismen.
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Im folgenden Abschnitt sind die Ziel- ud Einflussgroflen und die untersuchten
Betriebsparameter aufgelistet. Erganzt wird die Liste durch eine Definition der Begriffe.

Die Tabelle 2.1 fuhrt die Grenzen des Untersuchungsgebiets auf.

1. ZIELGROSSEN
a. Volumetrischer Stoffubergangskoeffizient k_a
b. Spezifischer Leistungseintrag P/V
c. Beurteilung der Ubertragbarkeit des Ersatzsystems (Natriumsulfit)
d

. Quantifizierung der Biomassemenge X

2.  EINFLUSSGROSSEN

2.1 GEOMETRIE
a. Reaktor: Einstrombereich, Aufstromer, Abscheidebecken,
Ruckstrombereich
b. Keramikmonolithe: Lange, Anzahl, Kanalweite, Oberflachen-Volumen-
Verhaltnis

c. Porbse Begasungsplatte: mittlerer Porendurchmesser

2.2 WERKSTOFF
a. Keramikart: Siliziumkarbid, Cordierit

b. Porositat / Mittlerer Porendurchmesser

3. BETRIEBSPARAMETER

a. Volumenstrom der Luft V, (Begasungsrate q)

b. Volumenstrom der Fliissigkeit V,

c. Blasengrole B
d. Relativer Gasgehalt ¢
DEFINITIONEN
k.a [1/s]: Volumetrischer Stoffubergangskoeffizient: Produkt aus flussigkeitsseitigem
Stofflbergangskoeffizient k. und spezifischer Phasengrenzflache a.
K [m/s]: Flissigkeitsseitiger Stoffubergangskoeffizient beim Transport durch die

Phasengrenze  Gas-FlUssigkeit; abhangig von der Diffusions-

geschwindigkeit durch den Film der FlUssigkeitsgrenzschicht, von der
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Filmdicke, von der Viskositat des Mediums und der Phasendurchmischung
im Reaktor.

a[m?m?®: Spezifische Austauschfliche: Gesamtoberfliche der Blasen in der

P/V [kW/m®]:

X [grs/IF]:

g [vwm]:

eL [-]Z

Versuchsflissigkeit bezogen auf das Flussigkeitsvolumen; abhangig von
dem eingetragenen Luftvolumenstrom, von dem relativen Gasgehalt im
Reaktor und von der Blasengrolie.

Spezifischer Leistungseintrag: Energie pro Zeit, die von der Flissigkeit
dissipiert wird, bezogen auf das Flussigkeitsvolumen.

Biomassemenge: Im Reaktor suspendierte und immobilisierte Masse
(Trockensubstanz) an Mikroorganismen bezogen auf das Volumen der
Flussigkeit.

Begasungsrate: Volumenstrom der Luft pro Minute bezogen auf das
Reaktorfullvolumen der Flussigkeit in der Einheit "'vwvm” (Abk. von [engl.]
volume air per volume medium and minute).

Relativer Gasgehalt: Verhaltnis des dispergierten Gasvolumens zum
Gesamtvolumen der Dispersion (Flissigkeitsfullvolumen und Gasvolumen

in der Flussigkeit).

Tab. 2.1: Grenzen des Untersuchungsgebiets

Keramikmonolithe Volumenstréme Blasen
Lange [mm] Anzahl [-] Luft [I/min] Flassigkeit [I/min] | Durchmesser [mm]
150-450 | 1-4 0-10 0-21,6 1,1-2,1
(je 150mm)
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3 THEORIE UND GRUNDLAGEN

3.1 Reaktoren in der Biotechnologie und chemischen Industrie

Gas-Flussigkeits-Reaktoren spielen in der chemischen und biotechnologischen
Industrie eine tragende Rolle. In typischen Anwendungsfallen liegt ein Reaktionspartner
in der Gasphase, der andere in der flussigen Phase vor /Fleischer, 2001/. Sind
Mikroorganismen an der Reaktion beteiligt, so sind diese meistens in der flissigen
Phase suspendiert. Damit eine (bio-)chemische Umsetzung zwischen den gasférmigen
und den flissigen Reaktionspartnern stattfinden kann, missen diese mdglichst intensiv
miteinander in Kontakt gebracht werden. Eine Moglichkeit ist es die Gasphase in Form
von Blasen in der FlUssigkeit zu dispergieren. Aus dem Inneren der Gasblasen muss
das gasférmige Edukt an die Phasengrenze und von dort aus in die flissige Phase
transportiert werden, um dann durch eine chemische Reaktion oder die Atmung von
Mikroorganismen verbraucht zu werden. Der entscheidende Stofftransportwiderstand ist
dabei durch eine dinne Grenzschicht in unmittelbarer Nahe der flissigseitigen

Phasengrenze bedingt.

3.1.1 Bioreaktoren

Biotechnologische Produkte von Bioreaktoren konnen die Zellen der verwendeten
Mikroorganismen  selbst, primare und sekundare Metabolite oder aus
Stoffumwandlungen entstandene Verbindungen sein. Um den industriellen
Anforderungen gerecht zu werden, ist neben der sorgfaltigen Stamm-, Mediums- und
Prozess-Entwicklung auch intensive Forschungsarbeit auf dem Gebiet der
Reaktortechnik notwendig /Rutte-Mduller, 1986/.

Von /Pdrtner, 1996/ werden unterschiedliche Kulturtechniken fur Mikroorganismen
verglichen. Kultur-Flaschen dienen zur Stammhaltung von Mikroorganismen. Die
Zelldichten und Produktausbeuten sind gering und der manuelle Aufwand ist grof3.
Aulerdem ist die Kontrolle und Regelung von ProzelRparametern (z.B. pH oder
Sauerstoff) nur schwer mdglich. Suspensionsreaktoren (Ruhrreaktor, Blasensaule) sind
dagegen einfacher zu betreiben, bieten eine homogene Durchmischung und eine
einfache Uberwachung. Problematisch ist allerdings die Sauerstoffversorgung bei

hohen Zelldichten und die Schadigung der Mikroorganismen durch Ruhren und/oder
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Blasenbegasung. In Wirbelschichtreaktoren werden die Mikroorganismen in meist
makroporosen Tragermaterialien immobilisiert, die durch den Flussigkeitsstrom in der
Schwebe gehalten werden. Beim Scale-up ist die Sauerstoffversorgung problematisch,
da die Hohe der Wirbelschicht aufgrund der Abreicherung an Sauerstoff begrenzt ist.
Festbettreaktoren oder Monolithische Reaktoren ermdglichen aufgrund der
makroporosen Tragermaterialien zur Immobilisierung der Mikroorganismen hohe

volumenbezogene Zelldichten.

Nach /Portner, 1996/ liegen die volumenspezifischen Biomassemengen und
Produktivitaten von Festbettreaktoren deutlich hoher als bei Suspensionsreaktoren und
in ahnlicher GroRenordnung wie in Wirbelschichtreaktoren. Einige Beispiele aus der

Literatur sind in Tabelle 3.1 aufgefuhrt.

Tab.3.1: Vergleich der volumenspezifischen Biomassemengen und Produktivitaten

Literatur Reaktor Tragermaterial Konzentration
[9/m]
/Portner, 1996/ Suspension - 5,310
/Born, 1995/ Wirbelschicht Siran (0,4-0,7mm) 5,310
/Ray, 1990/ Wirbelschicht Verax (0,5mm) 7,9-107
/Wang, 1993/ Festbett Fibrocell 2,5:107

Fur die Losung spezieller Probleme bei aeroben Prozessen und zur Verbesserung des
Standard-Ruhrreaktors werden gezielt Bioreaktoren entwickelt. Um das Verhalten von
Bioreaktoren kennenzulernen, ist grundsatzlich ein Vergleich mit chemischen Reaktoren
moglich, auch wenn es prozessbedingte Abweichungen gibt, wie zum Beispiel die

GroRe der Produktkonzentration oder Sterilitdtsbedingungen /Rutte-Mdiller, 1986/.

3.1.2 Gas-Flussigkeits-Reaktionen in der Biotechnologie

Fir G-L-Reaktionen werden in der Biotechnologie verschiedene Reaktortypen
eingesetzt. Maligabe fur die Auswahl eines Reaktors sind vor allem die Stoffaustausch-
leistung und der fUr einen gewlnschten Stofflibergang bendtigte Leistungseintrag. Ziele
einer industriellen Fermentation sind geringe produktspezifische Investitionskosten
durch  hohe Effektivitait beim  Sauerstoffeintrag und hohe Produktivitat

(Biomassemenge/Flussigsvolumen [g/l]). Um eine Flussigkeitsstromung zu induzieren,
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muss Energie in den Reaktor eingetragen werden. Dies kann durch Zugabe des Gases
unter Druck am Boden des Reaktors, durch Eintrag von elektrischer Energie oder durch
gleichzeitige Zugabe von Flussigkeit und Gas in den Reaktor geschehen. Typische
Blasenapparate sind begaste RuUhrkesselreaktoren, Blasensaulen oder begaste

Schlaufenreaktoren /Fleischer, 2001/.

3.1.2.1 Begaste Ruhrkesselreaktoren

Begaste RUlhrkessel gehéren zu den klassischen, in allen Bereichen der
Verfahrenstechnik zu findenden Reaktoren. |hr Prinzip besteht darin, dass das im
Kessel befindliche Reaktionsgemisch mittels einer eintauchenden RUhreinrichtung
umgewalzt wird, wodurch ein nachhaltiger Stoff- und Warmeaustausch zwischen den
reagierenden Komponenten erreicht wird. Weitere Aufgaben der Ruhreinrichtung sind
das Homogenisieren, das Dispergieren von ineinander nicht Ioslichen Flussigkeiten
oder auch das Zerteilen der Gasphase in der Flussigphase. Die Vielfalt an mdglichen

Ruhreinrichtungen ist dabei nahezu unuberschaubar.

Ruhrkessel arbeiten meist diskontinuierlich (,Batch“-weise), d.h. der Produktionsbetrieb
wird nach dem Ablaufen der gewinschten Reaktion jeweils unterbrochen, um das
Produkt aus dem Behalter zu entnehmen, und diesen anschlieBend neu zu befillen.
Dadurch sind Ruhrkessel zwar hinsichtlich der in ihnen ablaufenden Reaktion flexibel,
haben jedoch auch unvermeidliche Stillstandszeiten und ihr Betrieb bedingt einen
haufig nicht unerheblichen Personalaufwand. Betrieben werden kénnen Rihrkessel
auch bei relativ geringen Gasdurchsatze und hoéheren Viskositaten. Die
Stoffaustauschflache ist Uber die Drehzahl des Ruhrers unabhangig von der

durchgesetzten Gasmenge einstellbar.

3.1.2.2 Blasenséaulen

Eine besonders einfache Art von Gas-FlUssigkeits-Reaktoren stellen Blasensaulen dar.
Sie kommen bevorzugt dort zum Einsatz, wo ein hoher Gasdurchsatz, aber ein
vergleichsweise geringer Flussigkeitsdurchsatz gefordert sind. Haufig ist in ihnen
zusatzlich eine dritte, feste Phase vorhanden, zum Beieispiel als Katalysator fur die
geforderte Gas-Flussigkeitsreaktion. Generell bestehen Blasensaulen aus einem

stehenden, zylindrischen FlUssigkeitsbehalter in den das jeweilige Gas durch eine
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Vorrichtung am Full des Behalters einstromt. Die Gaszufiihrung wird je nach
Einsatzgebiet durch statische Gasverteiler wie Lochplatten oder porése Glasplatten,
oder dynamische Gasverteiler wie Strahldisen oder RadialstromdUsen realisiert. Durch
anforderungsgerechte Auslegung des Gasverteilers oder der Saule selbst kdnnen
erwunschte thermische oder fluiddynamische Zustande in der Blasensaule beférdert

bzw. unerwinschte Zustande unterdrickt werden /Berg, 1993/.

Die Vorteile der Blasensaulen von /Deckwer, 1993/ zusammengefasst sind eine
einfache Bauweise und keine Abdichtungsprobleme, da bewegliche Teile fehlen und ein
vertretbarer Massentransport bei geringen Energiekosten. AulRerdem ein geringer
Standflachenbedarf und relativ glnstig Investitionskosten. Die Nachteile sind die
Ruckvermischung der beiden Phasen, ein grofer Druckverlust und die auftretende

Blasenkoaleszenz.

3.1.2.3 Begaste Schlaufenreaktoren

Begaste Schlaufenreaktoren bestehen aus zwei meist schlanken (grof3e Lange im
Verhaltnis zum Durchmesser) Bauteilen haufig zylindrischer Geometrie, die an Kopf und
Ful® miteinander verbunden und mit einer flissigen Phase gefillt sind. Je nach Bauart
kénnen die Bauteile konzentrisch ineinander (innerer Umlauf) oder nebeneinander
(aulerer Umlauf) angeordnet sein. Stets ist eines der Bauteile mit Gas beaufschlagt,
welches am Kopf wieder abgezogen wird. Er wird aus diesem Grund oft auch als
Entgasungskopf bezeichnet. Bei einem Betrieb des Schlaufenreaktors ohne
mechanische Flussigkeitsumwalzung, im sogenannten Airliftbetrieb, bedingt der
Gasanteil einen Dichteunterschied zwischen den Flussigphasen in den beiden
Bauteilen. Dieser Dichteunterschied ruft wiederum eine Druckdifferenz hervor, welche
eine Zirkulation der Flissigphase zwischen dem begasten (Aufstrémer, auch Riser) und
dem unbegasten (Abstromer, auch Downcomer) Bauteil erzwingt. Durch diese
gerichtete Stromung der Flussigphase unterscheiden sich begaste Schlaufenreaktoren
von herkdbmmlichen Blasensaulen. Sie eignen sich besonders fir Prozesse, an denen
eine dritte Phase in Form von Feststoffpartikeln oder Mikroorganismen beteiligt ist
/Kochbeck, 1995/. Die Zirkulation kann durch den Einbau einer Pumpe im Downcomer

oder einer Strahlduse unterhalb des Risers unterstltzt werden.

Fur das Betriebsverhalten von Schlaufenreaktoren sind der Durchmesser und die

konstruktive Auslegung des Entgasungskopfes von Bedeutung. Eine ungunstige
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Auslegung des Entgasungskopfes kann dazu fihren, dass kleinere Gasblasen nicht
vollstdndig abgeschieden sondern mit in den Downcomer gerissen werden (sog.
Sichtungseffekt /Hirner, 1977/). Als wichtige verfahrenstechnische Parameter sind vor
allem der Gas- und Flussigphasenvolumenstrom sowie der relative Gasgehalt ¢ zu
nennen /Kochbeck, 1995/.

Je nach Art des Energieeintrags unterscheidet man die drei Bauweisen von
Schlaufenreaktoren als

- Airlift- oder Mammutschlaufenreaktor,

- Propeller- oder Ruhrschlaufenreaktor und

- Strahlschlaufenreaktor /Ewald, 1993/.

Airlift- oder Mammutschlaufenreaktor

Der Airlift- oder Mammutschlaufenreaktor ist die einfachste und am weitesten
verbreitete Variante der Schlaufenreaktoren. Sein Flussigkeitsumlauf wird durch die
aufgrund unterschiedlicher Gasgehalts in Auf- und Abstromer entstandenen Dichte- und
Druckdifferenz hervorgerufen. = Grofle = Gasdurchsatze  und  empfindliche

Mikroorganismen sind in ihm besonders gut zu handhaben /Ewald, 1993/.

Die Vorteile von Airliftreaktoren sind nach /Choi, 2002/ ein einfaches Design, geringe
Energiekosten und besonders sanfte Stromungsbedingungen, da sie keine bewegten
Teile haben. Die Nachteile von Airliftreaktoren sind, der plétzliche Abfall der Kreislauf-
geschwindigkeit, wenn viskose Flussigkeiten verwendet werden und Abfall des

Massentransfers, wenn die Flussigkeitsgeschwindigkeit zu hoch ist.

/Merchuk, 1990/ gibt in seiner Arbeit Grinde fur den Einsatz eines Airlift-Fermenters fur
Bioreaktionen an. Hauptsachlicher Unterschied zwischen Airlift-Reaktoren und
gewohnlichen Fermentern liegt in der Fluid-Dynamik der Systeme. In konventionellen
Ruhrkesseln oder Blasensaulen findet der Leistungseintrag zum Umpumpen und
Begasen der FlUssigkeit an einer Stelle im System statt. Im Airliftreaktor gibt es keine
lokalen Punkte des Energieeintrags und die Scherstressverteilung ist gleichmaRig im
System. Die speziellen Eigenschaften des Airliftreaktors machen ihn vorteilhaft fir
einige Prozesse mit scherempfindliche Mikroorganismen. Aulderdem flr grofdvolumige
Prozesse mit geringen Kosten und kleinvolumige Prozesse mit hochwertigen

Produkten, wie einige Kulturen aus tierischen und pflanzlichen Zellen.
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Propeller- oder Riuhrschlaufenreaktor

Der Propellerschlaufenreaktor besitzt einen hydromechanisch angetriebenen
Flussigkeitsumlauf (Ruhrer) und kann als sehr schlanker Ruhrkessel mit Umlauf
gesehen werden. Der RuUhrer ist neben Foérder- und Mischeinrichtung auch
Dispergierorgan. Sterilitatsprobleme durch Undichtigkeiten und eine aufwandige
Konstruktion sind die Nachteile, im Gegensatz zum Vorteil, dass der Reaktor selbst bei
hohen Flussigkeitsviskositaten eingesetzt werden kann. Ein wesentlicher Nachteil des
Reaktors ist der hohe Energieeintrag verglichen mit dem Airliftschlaufenreaktor /Ewald,
1993/.

Strahlschlaufenreaktor

Der Strahlschlaufenreaktor besitzt als Dipergierorgan zwei Dusen, die entweder in
einem Begaser integriert oder einzeln in der Reaktorbasis angebracht sind. Durch eine
der Disen wird Gas und durch die andere Flussigkeit mit hoher Geschwindigkeit
gefuhrt. Er ist wenig kompliziert in Konstruktion und Betrieb, besitzt ein definiertes
Mischverhalten und erzielt gute Stoffaustauschleistungen bei verhaltnismaRig niedrigen

volumetrischen Leistungseintragen /Ewald, 1993/.

3.1.2.4 Monolithische Reaktoren

Ein ,Monolithischer Reaktor* (MR) besteht aus den gleichen Bauteilen wie ein
Schlaufenreaktor. Allerdings sind in den Reaktor Monolithe eingebaut, die vom Medium
durchstromt werden. Das Konzept eines Monolithischen Reaktors zeigt ein
mannigfaltiges Leistungspotential (gesteigerte Reaktionsrate, Selektivitat und Ausbeute)
fur einen weiten Bereich von Reaktionen. Anorganische Materialien fur MRs kdnnen
inert oder katalytisch aktiv, dicht oder pords, aus Metall, Kohlenstoff, Glas oder Keramik
sein. Ihre Struktur kann aus flachen Scheiben, Rohren (offen oder an einem Ende

verschlossen), Hohlfasern oder Mehrkanalelementen bestehen /Julbe, 2001/.

Der Monolithische Reaktor ist eine attraktive Alternative zum Ruhrkessel. Als Ergebnis
einer mathematischen Modellierung beider Reaktoren Uber einen breiten Bereich von
Betriebsparametern wurde von /Cybulski, 1999/ festgestellt, dass der Monolithische
Reaktor besser arbeitet als der Ruhrkessel in Bezug auf Produktivitat und Selektivitat.

Besonders bei chemischen, katalysierten Reaktionen sind Monolithische Reaktoren
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nach /Kreutzer, 2001/ und /Nijhuis, 2001a/ eine gute Alternative, da
- sie eine kurze Diffusionsstrecke in der aktiven katalytischen Schicht haben,
- ausgezeichnete Stofftransferwerte fur Zweiphasenstromungen erreicht
werden kdnnen,
- sie einen geringen Energiebedarf infolge eines kleinen Druckverlustes haben
und

- der Katalysator nicht in einem eigenen Schritt abgetrennt werden muss.

Vergleicht man den Monolithischen Reaktor mit dem klassischen Verfahren zur
Immobilisierung von Mikroorganismen, so hat der MR zahlreiche Vorteile gegenuber
einem konventionellen Festbettreaktor:

- eine hohe mechanische Stabilitat,

- eine grole spezifische Oberflache,

- ddnne Wande,

- eine bessere Flussigkeitsverteilung bei geringen Flussigkeits-

geschwindigkeiten und

- einen geringen Druckverlust /Kawakami, 1989a/, /Irandoust, 1988/.

Der Monolithische Reaktor kann aufwarts oder abwarts, im Gleichstrom oder im
Gegenstrom betrieben werden. Im von /Kawakami, 1989b/ untersuchten Bereich eines
Monolithischen Bioreaktors ist der volumetrische Stofflibergangskoeffizient gréler fur
den aufwartsgerichteten Gleichstrombetrieb verglichen zum abwartsgerichteten. Der
Effekt der Kapillargrofie kann in den Experimenten bei beiden Fallen vernachlassigt
werden. Der Glukoseumsatz ist bei der untersuchten Oxidation von Glukose durch
immobilisierte Glukose Oxidase im monolithischen Reaktor allerdings héher bei einer
grolderen Kapillarenanzahl, da die geometrisch bedingten dinneren Wanden zu einer
Reduzierung von inneren Diffusionswiderstanden fuhren. Der Betrieb im Aufwartsstrom
fuhrt bei den Untersuchungen zu volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten, die zwei-

bis finfmal mal hoher sind als die im Abwartsbetrieb.

3.2 Keramische Funktionshohlraume

Porése Materialien haben viele Vorteile, beispielsweise ihr geringe Dichte, das
thermische und elektrische Isolationsvermogen (beim Einsatz als Isolatoren) oder die
Fahigkeit, Schall zu dammen. Aul3erdem kdnnen in ihnen Fremstoff eingelagert werden,

zum Beipiel bei der Verwendung von pordser Keramik als Knochenersatzwerkstoff.
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Gegenuber Filterwerkstoffen aus Metall oder Kunststoff haben porose Keramiken
Vorteile bezuglich Temperatur-, Korrosions- und Abriebbestandigkeit abhangig von der
Keramikart. Mit maldgeschneiderten Eigenschaftsprofil bieten sich pordsen Keramiken
immer wieder neue Anwendungmaoglichkeiten. Die gewulnschten Formkdorper werden
durch Pressen, Extrudieren oder Giel3en hergestellt. Keramiken mit Funktions-
hohlrdumen werden eingesetzt bei der Heilgasfiltration, fur die Filtration von
Flussigkeiten, als Warmetauscher und auch als Bakterientrager in Bioreaktoren.

Betrachtet man die Kapillarstruktur von Keramikmonolithen (Wabenstruktur) als
Makroporositat, so ist neben ihr auch noch die Mikroporositat bei einer Immobilisierung
von Mikroorganismen von Bedeutung. Auf beziehungsweise in den pordsen Kapillar-
wanden konnen sich die Mikroorganismen ansiedeln. /Messing, 1979/ hat sich in seiner
Arbeit mit der Bestimmung der Beziehung zwischen der GroRenordnung der
Mikroorganismen und der Ansammlung dieser Mikroorganismen in pordsen,
anorganischen Strukturen beschaftigt. Er hat festgestellt, dass die Beziehung der
Grolenordnung der Mikroorganismen von der Art der Reproduktion und von dem
Porendurchmesser des Materials abhangt. Um eine hohe Besiedlungsdichte von
Mikroorganismen, die sich mit Zellteilung reproduzieren, zu erreichen, sollten nach
Meinung des Autors 70% der Poren des anorganischen Tragerkorpers
Porendurchmesser im Bereich von den kleinsten Mikroorganismen bis viermal der
Lange der gro3ten Mikroorganismen aufweisen. Dies gilt nur bei Annahme einer aus-

schliel3lichen Besiedlung der Mikroorgansimen im Volumen des Tragerkorpers.

3.2.1 Charakterisierung poroser Strukturen

Eine Charakterisierung und damit auch ein Vergleich der Keramiken erfolgt in dieser
Arbeit sowohl durch Porositatsmessungen als auch durch rasterelektronen-
mikroskopische Auswertungen und Elektronenstrahlrontgenmikroanalysen. Die

Grundlagen der genannten Verfahren werden im Folgenden kurz erlautert.

Porositat

Poren sind ein genereller Gefligebestandteil in Keramiken. Das Volumen aller Poren im
Verhaltnis zu dem des gesamten Korpers wird durch die Gesamtporositat ausgedruckt,
die sich in geschlossene und offene Porositat unterteilt. Bei den offenen Poren

unterscheidet man nochmal zwischen durchstrombaren und nicht durchstrombaren
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Poren /Michaeli, 1994/. Die PorengroRenverteilung, die Rohdichte, die offene und die
geschlossenen Porositat werden mit dem Quecksilberdruckporosimeter bestimmt. Das
Prinzip der Porengrollenmessung basiert darauf, dald Quecksilber mit einem
Benetzungswinkel zwischen 135°C und 155°C /Lowell, 1984/ nur durch einen aul3eren

Druck in die zugangliche Poren gepref3t wird.

Das Berechnungsmodell zur Ermittlung der Porositat und des mittleren
Porendurchmesser, welches der Quecksilberdruckporosimetrie zugrunde liegt, geht von
zylindrischen Poren in der Keramik aus. In Wirklichkeit sind die vorliegenden Poren
allerdings nicht zylindrisch, d.h. sie erstrecken sich nicht mit konstantem Durchmesser
innerhalb des Korpers, sondern bilden ein Porennetzwerk mit flaschenhalsférmigen
Hohlstrukturen. Die eigentliche Grof3e des Hohlraums wird also mit der Quecksilber-
druckporosimetrie nicht erfal3t /Michaeli, 1994/.

REM und EDX

Die Rasterelektronenmikroskopie (REM) ermdglicht die Abbildung und Analyse der
Oberflache von pordsen Strukturen mit Auflosungen im Nanometerbereich und hoher
Scharfentiefe. Ein feinfokussierter Elektronenstrahl (Primarelektronen) tastet einen
kleinen Oberflachenbereich rasterférmig ab, die hierbei emittierten Elektronen werden
mit entsprechenden Detektoren gemessen, synchron auf einem Bildschirm dargestellt

und erzeugen dabei auf dem Bildschirm ein vollstandiges Abbild der Probe.

Mit dem REM lassen sich neben Sekundarelektronenbildern, die die eigentliche
Topographie ahnlich wie durch einem Lichtstrahl darstellen, auch Ruckstreuelektronen-
bilder erzeugen. Mit den Ruckstreuelektronenstrahlen werden Elementkontraste
sichtbar gemacht, da schwere Elemente heller erscheinen. Bei immobilisierten Proben
konnen so die Mikroorganismen von der Keramik unterschieden werden.
Rasterelektronenmikroskope erreichen 100 000fache und hohere Vergrélierungen. Die
durch den Elektronenbeschuss angeregte charakteristische Rontgenstrahlung dient in
der Energiedispersiven Elektronenstrahlrontgenmikroanalyse (EDX, Energy Dispersive

X-ray Analysis) zur qualitativen und quantitativen Elementanalyse im Mikrobereich.

Bei der Immobilisierung von Mikroorganismen auf einer pordsen keramischen
Tragerstruktur ist zur Optimierung der Keramik hinsichtlich Nahrstoffversorgung und
Haftungsbedingungen die Biomassemenge und die Besiedlungsdichte parameter-

abhangig nachzuweisen. Zum Nachweis der immobilisierten Biomassemenge kann die
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Keramik im Ofen bei 800°C ausgebrannt und aus dem Gewichtsverlust ein Rickschluss
auf den organischen Anteil in der Keramik getroffen werden. Eine andere Mdglichkeit ist
die Messung der optischen Dichte eines flussigen Mediums, in das die
Mikroorganismen vollstandig von der Keramik abgeldost wurden. Beide Verfahren
konnen nur Aussagen Uber die Gesamtmenge immobilisierter Mikroorganismen liefern,
jedoch nicht die ortliche Verteilung. Dies ist mit einem Nachweis im Rasterelektronen-
mikroskop moglich.

Mit der Rasterelektronenmikroskopie ist es mdglich, mit relativ geringem Aufwand einen
direkten Vergleich unterschiedlicher Behandlungsmethoden und Strémungs-
bedingungen auf Besiedlung und Haftung der Mikroorganismen zu liefern. DarlUber
hinaus ist es moglich, mit Hilfe von EDX-Flachenanalysen die Biomassemenge in
Abhangigkeit der Parameter nachzuweisen /Pfaff, 2003/.

3.2.2 Wabenstrukturen aus Keramiken (Keramikmonolithe)

Keramische Wabenstrukturen (Keramikmonolithe) bestehen aus einzelnen Blocken mit
kleinen (0,5-5mm) parallelen Kapillaren /Nijhuis, 2001b/. Die Kosten fir monolithische
Strukturen aus Keramik sind gering, da sie im gro3en Malistab fir die Automobil-
industrie hergestellt werden und der Herstellungsprozess Uber Strangpressen relativ
gunstig ist. Die Flexibilitat der Kanalgeometrien und —dimensionen erlauben das
Zuschneidern eines monolithischen Reaktors flr den speziellen Gebrauch einer
Anwendung /Heibel, 2001/.

Das am meisten verwendete Material ist Cordierit, eine keramische Phase aus
Magnesiumoxid, Siliziumoxid und Aluminiumoxid im Verhaltnis 2:5:2. (s.Kap.4.1.2).
Andere Materialien, die als Monolithen kommerziell erhaltlich sind, sind Mullit (Phase
aus Siliziumoxid und Aluminiumoxid, 2:3) und Siliziumkarbid (Dieselrul¥filter).
Keramische Wabenkdrper sind erhaltlich mit Zelldichten von 25 bis 1600cpsi (entspricht
ZellgroRen von 5-0,6mm). Der Vorteil beim Einsatz von Monolithen mit hdherer Zellzahl
ist, dass die Wanddicke ab und die geometrische Oberflache mit der Zellzahl zunimmt.
Der Nachteil sind héhere Produktionskosten und ein groferer Druckverlust bei der
Durchstromung. Der Druckverlust ist aber insgesamt nicht sehr hoch, verglichen mit

Festbettreaktoren um ein 10faches geringer /Julbe, 2001/.
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Neben einer geringen axialen Vermischung von zwei Phasen (z.B. Gas und Flussigkeit)
in den Kapillaren und einem verbesserten Massentransfer, sind nach /Irandoust, 1988/
und /Thulasidas, 1995/ ein geringer Druckverlust, eine gro3e Oberflache und eine

gleichmafige Stromung die Vorteile von monolithischen Strukturen in G-L-Reaktoren.

3.3 Grundlagen des Gas-Flussig-Stofftransfers

3.3.1 Methoden zur Charakterisierung des Gas-Flussig-Stofftransfers

Es gibt unterschiedliche Methoden zur Charakterisierung des Gas-Flussig-Stofftransfers
in einem Zweiphasensystem. Lokale Messmethoden beinhalten die physikalischen
Methoden wie Photographie oder Leitfahigkeitsmessungen, um die Grenzflache der
Blasen zu bestimmen. Die globalen Methoden kdnnen in zwei Gruppen unterschieden
werden: physikalische und chemische Methoden. Physikalische Methoden (basierend
auf "Ausgasen’ oder Druckverlustschritten) kdnnen stationar oder dynamisch betrieben
werden. Die chemischen Methoden werden in Abhangigkeit von der Reaktionsrate
eingeteilt. Eine haufig eingesetzte chemische Methode ist die Sulfitoxidation, aber auch

andere Reaktionen mit Sauerstoff konnen verwendet werden /Poughon, 2003/.

Die am weitesten verbreiteten Methoden zur Bestimmung des k a-Werts sind nach /de
Ory, 1999/ die statische und die dynamische Ausgasungsmethode, die Sauerstoffbilanz
und die Sulfit-Oxidation. /Poughon, 2003/ hat eine physikalische Gasbilanzmethode und
die Sulfitoxidationsmethode in Ruhrkessel, Blasensaule und Festbettreaktor verglichen.
Nach Meinung des Autors sind die gemessenen Werte fur alle drei Methoden
vergleichbar. Von /Skala, 1988/ wurde der volumetrische Stoffibergangskoeffizient k.a
mittels der Sulfitmethode, der rein-physikalischen Absorption von Sauerstoff und einer
dynamischen Methode unter Kulturbedingungen untersucht. Es wurde von ihm eine

sehr gute Ubereinstimmung zwischen den Methoden besttigt.

3.3.1.1 Physikalische Methoden

Stationare Methode zur Bestimmung des k a-Wertes

Bei der stationaren Methode wird die bei kontinuierlichem Betrieb des Begasungs-

apparates in der Flussigphase erzielte Sauerstoff-Anreicherung gemessen. Das



26 3THEORIE UND GRUNDLAGEN

Messen allein der Ein- und Austrittskonzentrationen kann allerdings zu Fehlern fihren,
wenn anndhernd Sattigung erzielt wird /Schumpe, 1985/. Dieser Bereich ist bei

Verwendung der stationaren Messmethode zu vermeiden.

Dynamische Methode zur Bestimmung des k, a-Wertes

Wenn keine Abgasanalyse zur Verfligung steht, kann der k,a-Wert durch die
dynamische Methode bestimmt werden. Eine Abgasanalyse kann zum Beispiel nicht
eingesetzt werden, wenn der Sauerstoffverbrauch extrem gering ist, wie das bei
tierischen Zellkulturen der Fall sein kann. Bei der dynamischen Methode wird die
Anderung der Sauerstoff-Flissigphasenkonzentration bei sprunghafter Anderung der
Gaszusammensetzung verfolgt. Der meist verwendete Sprung ist der Ubergang von
Stickstoff- zu Luft-Begasung /Schumpe, 1985/.

3.3.1.2 Chemische Methode: Sulfitoxidation

Zum Zweck der Charakterisierung von Gas-FlUussigkeits-Reaktoren und zur
Untersuchung der Gas-FlUissig-Massentransferprozesse werden in biologischen
Reaktoren oft chemische Methoden angewendet. Bei diesen wird der biologische
Sauerstoffverbraucher durch chemische Reaktionen mit folgenden Vorteilen ersetzt: die
physikalischen Eigenschaften des Mediums sind definiert und werden wahrend des
Experiments nicht verandert, die Messungen sind einfach durchzufihren und kénnen

unter nicht-sterilen Bedingungen stattfinden.

Die Oxidation von Natriumsulfit als Modellsystem zur Untersuchung des Stofftransfers
von Gas in Flussigkeit wurde als erstes von /Cooper, 1944/ beschrieben. In der
Reaktion werden die Sulfitanionen oxidiert, es entsteht Natriumsulfat. Die Reaktion wird
von einigen Metallionen, wie zum Beispiel Kobalt und Kupfer, katalysiert, welche
ebenso als Verunreinigungen in kommerziell erhaltlichem Sulfit vorkommen kdnnen.
Um sicherzustellen, dal} die Reaktion als eine ausreichende und gut definierte Reaktion
stattfindet, wird eine vorgegebene Menge eines Katalysators in das Medium gegeben
/B.Maier, 2002/.
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3.3.2 Theorien des Gas-Flussig-Stofftransfers
3.3.2.1 Sauerstoffibergang

Bei einer typischen Gas-FlUssigkeits-Reaktion liegt ein Reaktionspartner als
gasformiger Ausgangsstoff vor, wahrend sich der zweite Reaktionspartner als reine
Komponente oder geldst in der FlUssigkeit befindet. Da die chemische Umsetzung
uberwiegend in der FlUssigkeit stattfindet, muss das gasformige Edukt aus dem Inneren
der Gasblasen an die Phasengrenze und von dort in die FlUssigkeit transportiert
werden. Der Transportwiderstand konzentriert sich dabei auf eine diinne Grenzschicht
in unmittelbarer Nahe der eigentlichen Phasengrenze. Um einen moglichst hohen
Stoffaustausch zu gewahrleisten, mussen die Phasen in engen Kontakt gebracht
werden. Eine Moglichkeit ist es, die Gasphase daflr in Form von Blasen dispers in der
Flissigkeit zu verteilen. Dabei wird meistens eine moglichst hohe spezifische
Phasengrenzflache (z.B. gesamte Blasenoberflache pro Flussigkeitsvolumen
[M?giasen/m>F]) und deshalb kleine Blasen angestrebt. In der Praxis liegt immer eine
Blasengrolenverteilung vor, wobei sich das Verhalten von Klein- und Grof3blasen
deutlich unterscheiden kann. Die einzelnen Blasen unterliegen einer Vielzahl von
auleren Einflissen, die zu Blasenzerfall oder zu Koaleszenz und damit zu einer

Anderung der BlasengroRenverteilung fiihren kénnen /Fleischer, 2001/.

Der Sauerstofftransport aus der dispergierten Gasphase (Blasen) ins Innere der
Mikroorganismen |8t sich als eine Folge hintereinandergeschalteter Transportschritte
darstellen (s.Abb.2.2).

- Aus dem Inneren der Gasblase an die Phasengrenzflache (Konvektion),

- durch die Gas/flussig Phasengrenzflache (Diffusion),

- von der Phasengrenzflache in den Kern der Flissigkeit (Konvektion),

- aus dem Kern der Flussigkeit an die Oberflache der Mikroorganismen und

- gekoppelte Diffusion und Reaktion im Inneren der Mikroorganismen.

Im Falle des Sauerstofftransports ist der Transportwiderstand aus dem Kern der
Gasphase an die Phasengrenzflache Gas/Flussigkeit gegenlber dem Transport-
widerstand von der Phasengrenzflache in den Kern der Flissigkeit vernachlassigbar
klein. Das heisst der Transport des Sauerstoffs von der Phasengrenzflache in den Kern
der Flussigkeit kann vereinfachend als geschwindigkeitsbestimmender Schritt

angenommen werden.
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Schnelle chemische Reaktionen finden nicht nur im Kern der FlUssigkeit statt, sondern
teilweise oder ganz in der oben beschriebenen flussigkeitsseitigen Grenzschicht. Bei
genugend hoher Reaktionsgeschwindigkeit kann es infolge eines ,Aufsteilens® der
Konzentrationsgradienten an der Phasengrenze zu einer extremen Verstarkung des
Stoffaustausches kommen. Kann der gasférmige Reaktionspartner nicht schnell genug
zum Reaktionsort transportiert werden, wirkt sich dies limitierend auf den
Bruttoreaktionsumsatz aus /Fleischer, 2001/.

Unter der Voraussetzung, dass die chemische Reaktion nicht den geschwindigkeits-
bestimmenden Schritt fur den Gesamtvorgang darstellt, kann die Stoffibertragung unter
Berucksichtigung des chemischen Einflusses mit bekannten Stoffubertragungs-
modellen, namlich dem instationaren Penetrationsmodell oder dem stationaren Zwei-
filmmodell, berechnet werden. Obwohl das Zweifiimmodell nur als grobes Modell der in
Wirklichkeit ablaufenden Vorgange betrachtet werden darf, wird dieses Modell fur die
Berechnung der Stoffubertragung bei Absorption in Verbindung mit chemischer
Reaktion am haufigsten angewendet /Hirner, 1974/ und auch fur die vorliegende Arbeit

herangezogen.

3.3.2.2 Zweifilmtheorie

FUr die Beschreibung des G-L-Stofftransports ist die sogenannte 'Zweifilmtheorie' eine
weitverbreitete Hypothese. Hierbei wird angenommen, dass der Transportwiderstand
durch stagnierende Filme beidseitig der Phasengrenzflache erfasst wird, und der
Transport durch den Film ausschlieBlich durch molekulare Diffusion erfolgt. Da
hierdurch der Anteil des konvektiven Transports nur indirekt erfasst wird, muss die

Filmdicke eine Funktion des Impulstransportes sein.
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Phasengrenzflache
v
8,
Po2 kil
Po:” .
Kern der - | Kern der
Gasphase Fliissigphase
. | » X .
........ tatsschlicher — Konzentrationsverlauf

Konzentrationsverlauf  Filmtheorie

Abb.3.1: Konzentrationsverlauf an der Phasengrenzflache (Zweifilmtheorie)

Abbildung 3.1 zeigt den Konzentrationsverlauf an der Gas-/Flussigkeits-Phasengrenze.
An beiden Seiten existiert eine dinne laminare Grenzschicht, in der Diffusion stattfindet.
Die konstante Konzentration im Inneren der Phasen ist auf turbulente Stromungen
innerhalb der Phasen zurlckzufuhren. An der Grenzflache herrscht standig
Gleichgewicht zwischen den Phasen. Es mlssen stationare Bedingungen, konstante
Temperatur, Gultigkeit des Henrygesetzes, Glltigkeit des idealen Gasgesetzes auf der
Gasseite und ein Ausschluss von chemischen Reaktionen angenommen werden, damit
die Zweifilmtheorie angewendet werden kann. Aus Gleichgewichtsbetrachtungen ergibt

sich fur den Gesamtstoffibergangskoeffizienten k beim Transport durch die

Phasengrenze:
11,1 @)
k k. kg

Der Sauerstofftransport aus den Gasblasen bis zu den Mikroorganismen wird als
Serienschaltung von Teilwiderstanden betrachtet, wobei der grofldte Widerstand als der
geschwindigkeitsbestimmende anzusehen ist. Da der gasseitige Stoffibergangs-
koeffizient ky Im Vergleich zum flussigkeitsseitigen Stoffibergangskoeffizient k. gering
ist, wird er in guter Naherung vernachlassigt. Es ergibt sich damit fur den Stofftransport
uber die Phasengrenze:

n=A-k -Ac. (3.2)
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Durch die Einflhrung einer spezifischen Stoffaustauschflache a = VA (Gesamtblasen-
R

oberflache bezogen auf das Flussigkeitsvolumen), erhalt man durch Normierung
VLR:kL-a-Ac. (3.3)
Die Sauerstofftransferrate OTR (Oxygen Transfer Rate) ist wie folgt definiert:
VLR ~OTR. (34)
Mit der Sauerstofftransferrate ergibt sich schlielich die Stofflibergangsgleichung:
OTR=k,a-Ac. (3.5)

Somit ist die in ein flussiges Medium eintragbare Sauerstoffmenge abhangig von

- dem Konzentrationsgefalle Ac,

- der spezifischen Stoffaustauschflache a und

- dem flussigkeitsseitigen Stofftransportkoeffizienten k.
3.3.2.3 Sauerstofftransferrate OTR

Zur Bestimmung der Sauerstofftransferrate  OTR muss sich das System im

FlieRgleichgewicht zwischen dem durch die Gasphase zugefuhrtem und dem infolge
der Reaktion verbrauchten Reaktanden befinden:

0Co,

ot

Ist dies der Fall, dann kann Uber eine Bilanzierung der Gas- oder der Flissigphase die

-0. (3.6)

Stofftransportrate ermittelt werden. Daraufhin ist bei Kenntnis der Geldstkonzentration
des gasformigen Reaktanden die Berechnung des volumetrischen Stoffubergangs-
koeffizienten k a mdglich. Es muss jedoch darauf geachtet werden, dass die chemische
Reaktion den Gas-Flussig-Stofftransport nicht durch eine so genannte chemische
Beschleunigung verandert wird. Um das zu vermeiden, muss auf eine geeignete
Einstellung der Reaktiongsgeschwindigkeit geachtet werden /B.Maier, 2002/ (s.Kapitel
3.3.3). Die Gleichung fur die Sauerstofftransferrate OTR ergibt sich aus den
Stoffbilanzen um den G-L-Reaktor (Abb.4.3).
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Abb.3.2: Stoffbilanz um den G-L-Reaktor

Aus der Sauerstoffbilanz

Vi Y0, = Viow - YO 0 + OTR - Vg, (3.7)
der Stickstoffbilanz

Vi - YNy = Vi, 'yN20ut’ (3.8)
und den Bilanzen fur ein- und ausgehende Strome (hier die Bilanz fur ausgehende

Strome, die der eingehenden ist nicht explizit angegeben)

yN20ut + onout + yC020ut = 1 , (39)
ergibt sich:
\‘/Lom _ vLin _ YNy, _ \‘/Lin ) 1-y0,, —yCO,, _ (3.10)
yN20ut 1- onout - yCOZout

Damit lal3t sich unter Angabe des mittleren molaren Volumens von Luft
Vim=22,414m%/kmol, der OTR-Wert berechnen:

VLin . (yo _ 1- yo2in — yCO 2in

OTR = 2in
VR ) Vm 1- onout - yCO 2out

YO z0u) - (3.11)

Da bei den hier durchgefuhrten Versuchen im Gegensatz zu Versuchen mit

Mikroorganismen keine CO; produziert wird, entfallt der CO, Anteil.

Die Sauerstofftransferrate OTR ist ein MaR fiir die Ubergangsgeschwindigkeit von
Sauerstoff in ein flissiges Medium. Der OTR-Wert ist eine wichtige Grole, da
Mikroorganismen Sauerstoff nur in geléster Form in ihren Stoffwechsel aufnehmen

konnen.
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Ein weitere wichtige GroRe ist die Sauerstoffaufnahmerate (OUR: Oxygen Uptake
Rate). Sie beschreibt wie schnell die Mikroorganismen den Sauerstoff aufnehmen. Um
die Mikroorganismen optimal mit Sauerstoff versorgen zu kdnnen, sollte der OTR Wert
mindestens so grof3 wie der OUR Wert sein (Abb.3.3).

OTR OUR

Mikro-
organismen

gasformiger
Sauerstoff

geloster

Sauerstoff
pO2

Abb.3.3: Zusammenhang OTR und OUR

3.3.2.4 Volumetrischer Stoffiibergangskoeffizient k, a

Allgemein hangt die Gas-FlUussig-Austauschflache von den geometrischen
Abmessungen des Apparates, den einstellbaren Betriebsgrofien und den physikalisch-
chemischen Eigenschaften des spezifischen Stoffsystems ab. Im Bereich der
Absorption begleitet von langsamer oder momentaner Reaktion wird die Stoffaus-
tauschrate durch den Stoffibergang bestimmt. Das Produkt aus dem flUssigkeits-
seitigen Stofflbergangskoeffizienten k. und der spezifischen Phasengrenzflache a
(Gesamtblasenoberflache bezogen auf das Flussigkeitsvolumen) bezeichnet man als
volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten ki a. In vielen Fallen ist die Kenntnis dieser
Grolle zur Charakterisierung der Stoffaustauscheigenschaften und fur Auslegungs-
zwecke eines Gas/Flussig-Reaktors ausreichend. Das liegt daran, dal zum einen
gasseitige Stofflbergangswiderstande oft vernachlassigbar sind und zum anderen eine
Aufspaltung in die individuellen Werte von k. und a nicht erforderlich ist /Deckwer,
1985/.

Aus der Gleichung 3.5 fur den OTR-Wert lasst sich der ki a-Wert durch das Einsetzen

der Konzentrationen von Sauerstoff bestimmen:

OTR=k,a-(Cy, —Cqy,)- (3.12)
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Mit der Gleichung flir die Konzentration von Sauerstoff in der ideal durchmischten

Fllssigkeit in Abhangigkeit des Drucks im Reaktor pr und der Sauerstoffloslichkeit Loz

pO,
Cos» =Pgr ‘Lo, - (=—=-yO,, 3.13
02 =Pr Loz (100 ¥O,i) ( )
und der Gleichung fur die Konzentration von Sauerstoff an der Grenzflache
C:)2 =Pr ‘Loz " YO 0u (3.14)
erhalt man fur den k a-Wert die folgende Gleichung:
OTR
k,a= : 3.15
L po ) ( )

Pr Loz (YO pou — -yO ,,)

100

Nach /Linek, 1981/ lalt sich die Loslichkeit des Sauerstoffs im 0,5M Sulfitsystem in

Abhangigkeit der Temperatur nach der folgenden Gleichung bestimmen:

1602 0,9407 - Cyasos

Lo, =583140-107° - ex
02 P T (1 +0,1933 - CNa2804)

(3.16)

=> Lo, =0,85 mol/bar-m®fiir 23°C.

Der Zusatz von Salzen erniedrigt die Sauerstoffloslichkeit /Ho, 1988/.
3.3.3 Die Sulfitoxidationsreaktion im Modellsystem Natriumsulfit

Die Sulfitreaktion basiert auf der Oxidation von Natriumsulfit zu Natriumsulfat. In
wassriger Losung werden die Sulfitanionen durch den gelosten Sauerstoff nach

folgender Gleichung oxidiert:
Na2803+%OZLNaZSO4. (3.17)

Die Reaktion wird durch Metallionen wie Co?*, Cu?*, Fe?* und Mn*" katalysiert /Linek,
1981/, die auch als Verunreinigungen in den Ausgangsstoffen auftreten kdnnen.
Ublicherweise wird ein Kobalt- oder Kupfersalz als Katalysator eingesetzt. Es empfiehlt
sich, Kobalt als Katalysator zu wahlen, da Kobalt die Reaktion bedeutend besser
katalysiert. Bei Verwendung von Kupfer bilden sich eventuell einwertige Cu+-lonen, die

die Reaktion inhibieren. Es konnen undefinierte Verhaltnisse entstehen.

Die Konzentration des Katalysators ist ein wichtiger Faktor. So kommt es bei einer zu
hohen Kobaltkonzentration bereits in der Flussigkeitsgrenzschicht zur Abreaktion des
Sauerstoffs, was unbedingt zu vermeiden ist. Unter diesen Bedingungen ist die

Zweifilmtheorie nicht mehr gultig, die von rein diffusiven Vorgangen ausgeht
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(s.Kap.3.3.2). Der Sauerstoffverbrauch ist dann nicht mehr durch die hydrodynamischen
Konditionen im Fermenter bestimmt und es kommt zu Veranderung der Reaktions-
ordnung /Koska, 1991/. Ein weiterer Vorteil von Kobaltsalz als Katalysator liegt in der

besseren Reproduzierbarkeit seiner Wirkung /Hirner, 1974/.

Die Geschwindigkeit, mit der zwei Stoffe miteinander reagieren, ist von verschiedenen
Faktoren abhangig. Fur homogene Reaktionen ist die Reaktionsgeschwindigkeit
definiert als Quotient aus Konzentrationsanderung und der dafur benétigten Zeit:

. AcC

rzﬂ. (3.18)
Ausschlaggebend flur die Reaktionsgeschwindigkeit ist zum Beispiel wie schnell neue
Eduktteilchen zur Verfugung stehen und Produktteilchen an den Phasengrenzflachen
abtransportiert werden, denn nur dort kann die Reaktion stattfinden. Sind diese
Transportvorgange langsamer als der eigentliche chemische Prozess, bestimmen sie
die Reaktionsgeschwindigkeit. Stehen standig neue Eduktteilchen zur Verfigung, so ist
die chemische Reaktion selbst geschwindigkeitsbestimmend. Damit es zur Reaktion
kommt, mussen die Teilchen eine gewisse Mindestgeschwindigkeit haben. Die
kinetische Energie, die dieser Geschwindigkeit entspricht, heil3t Aktivierungsenergie.
Katalysatoren stellen den Reaktionspartnern die notige Aktivierungsenergie zur
Verfigung, liegen nach der Reaktion aber unverandert vor. Um die Reaktions-
geschwindigkeit Uber die komplette Versuchszeit zu beschreiben benutzt man die
Reaktionsordnung. Sie sagt, von welcher mathematischen Ordnung die Funktion ist, die
durch die interessierenden Variablen und die Reaktionsgeschwindigkeit beschrieben

wird.

Es gibt Unterschiede in der Reaktionsordnung beziglich Sulfit, Sauerstoff und dem
Katalysator /Linek, 1981/. /Reith, 1973/ hat in seiner Arbeit gezeigt, dass die
Reaktionsrate nullter Ordnung in Sulfit und erster Ordnung in Kobalt ist fur die
folgenden Bedingungen:

15°C < T <60°C,

3x10"°kmol/m® < cco™* < 3x10 kmol/m?®,

7,5<pH<8,5und

0,4kmol/m® < cso3” < 0,8kmol/m?®.

/U.Maier, 2002/ gibt die Reaktionsrate an mit nullter Ordnung in Natriumsulfit, erster
Ordnung in Kobaltsulfat und nullter Ordnung in Sauerstoff flur ein 0,5molares

Natriumsulfitsystem. Die Reaktionsrate kann sich um zwei Zehnerpotenzen verandern
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bei Variation des pH Werts, der Temperatur oder der Kobaltkonzentration. Die
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante k wird nach /Hirner, 1974/ von den genannten

GrolRen beeinflusst, aullerdem von Verunreinigungen der wassrigen Sulfitldosung.

Gegen die Modellreaktion werden haufig folgende Einwande erhoben:

1) die Reaktionsordnung ist nicht gesichert und

2) die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante wird durch Spuren von Verun-

reinigungen stark verandert.

Zu Punkt 1 liegen aus der Literatur eine grof3e Anzahl gleichlautender Ergebnisse vor,
so dass die Reaktionsordnung heute als gesichert angesehen werden kann. Die
Einwande zu Punkt 2 kdénnen durch sorgfaltiges Arbeiten, zum Beipiel durch
grundliches Spulen des Reaktors nach jedem Versuch, verringert werden /Hirner,
1974/. In der vorliegenden Arbeit wurde der Reaktor nach jedem Versuch mindestens
zweimal gruandlich, d.h bei hohen Volumenstromen von Luft und FlUssigkeit, mit

deionisiertem Wasser gespult.

3.3.3.1 Einfluss des Katalysators

Durch Zugabe eines Katalysators lasst sich die Reaktionsgeschwindigkeit beeinflussen.
Die fur die Reaktion von Natriumsulfit zu Natriumsulfat geeigneten Kobalt- und Kupfer-
lonen sind als Verunreinigungen im kommerziell zu erwerbenden NaySO; enthalten.
Um jedoch definierte Versuchseigenschaften zu gewahrleisten, muss eine bestimmte
Menge Katalysator hinzugegeben werden, die so grol’ ist, dass die urspringlichen
Verunreinigungen keine Rolle mehr spielen /B.Maier, 2001/, /U.Maier, 2002/. Die
Katalysatorkonzentration hangt direkt mit der Sauerstoffabsorptionsrate zusammen
(Abb.3.4) /Koska, 1991/.

>

Absorptionsrate

v

log cCo**

Abb.3.4: Sauerstoffabsorptionsrate Uber der Katalysatorkonzentration /Koska, 1991/
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3.3.3.2 Definition der Hatta-Zahl

Mit Hilfe der Hatta-Zahl lassen sich in der Abbildung 3.4 vier Bereiche abgrenzen. Die
Hatta-Zahl charakterisiert das Verhaltnis der Reaktionsgeschwindigkeit in der
Grenzschicht zur Stofftransportgeschwindigkeit (ohne chemische Reaktion) durch die
Grenzschicht /Last, 2000/:

_ Reaktionsgeschwindigkeit
Stofftransportgeschwindigkeit (3.19)

a) Ha< 0,03 : gehemmter Bereich
b) 0,03 <Ha < 0,3 : nicht beschleunigter Bereich

Diese beiden Abschnitte bilden zusammen das langsame Reaktionsregime. Der
oxidierte Sauerstoff im Filmvolumen kann vernachlassigt werden, da er gegeniiber dem
in der Kernflissigkeit gering ist. Die Gelostsauerstoffkonzentration wird jedoch nicht

null, dafur ist die Reaktion noch zu langsam.
c)0,3<Ha<3 : Ubergangsbereich

Der Einfluss der chemischen Reaktion auf den Gas-Flussig-Stofftransport ist nicht mehr

zu vernachlassigen. Die Gelostsauerstoffkonzentration nahert sich dem Wert Null.
d)Ha>3 : beschleunigter Bereich

Der eingetragene Sauerstoff wird in diesem Bereich bereits im Filmvolumen oxidiert.
Das hat zur Folge, dass in der Kernflissigkeit kein Sauerstoff mehr gelost ist /B.Maier,
2002/.

3.3.4 Einflusse auf den volumetrischen Stoffibergangskoeffzienten

/Enfors, 1983/ beschreibt zwei Wege, um die Sauerstoffubertragungsrate in einem
Reaktor zu kontrollieren. Die zur Verfugung stehende Stoffaustauschflache kann
gesteigert werden, zum Beispiel durch Steigerung der Schittelrate bei Verwendung
eines Schuttelkolbens oder durch Erhéhung der Begasungsrate bzw. des relativen
Gasgehalts im Reaktor. Ein weiterer Weg ist die Steigerung der Sauerstoffkonzentration
im Medium direkt Uber die Erhéhung des Partialdruckes von Sauerstoff der eintretenden
Luft entweder durch Erhdhung des Gesamtdrucks oder durch Mischung von reinem

Sauerstoff zur eingetragenen Luft.



3 THEORIE UND GRUNDLAGEN 37

Auler den genannten Parametern wirken noch andere Einflussgrofen auf den
volumetrischen  Stoffubergangskoeffizienten  eines  G-L-Systems in  einem
.Monolithischen Reaktor. Neben den Volumenstromen der Flussigkeit und des Gases,
sind die BlasengroRe und die Geometrie der Monolithen weitere wichtige
hydrodynamische Parameter. Ein besonders Augenmerk sollte auflerdem auf den
Einfluss von Antischaummitteln gelegt werden, da Prozesse mit Mikroorganismen zum

Schaumen neigen und in der Regel nicht ohne Antischaummittel durchgefuhrt werden.

3.3.4.1 Einfluss des Luftvolumenstroms bzw. der Begasungsrate

Die Begasungsrate ist der Volumenstrom der Luft pro Minute bezogen auf das Reaktor-
fullvolumen der Flussigkeit. Sie kann in der Einheit "'vwm” (Abk. von [engl.] volume air
per volume medium and minute) angegeben werden und ist in der Verfahrenstechnik

eine Ubliche Einheit bei begasten Stofftransport-Untersuchungen.

In Schlaufenreaktoren im Airliftbetrieb (s.Kap.3.1.2) wird durch den Volumenstrom der
Luft ein Volumenstrom der Flussigkeit erzeugt. In Reaktoren mit Pumpenbetrieb sind
die Volumenstrome der Luft und der Flussigkeit in ausreichender Naherung unabhangig
voneinder. Hierbei liegen die erzielten Volumenstrome der Flussigkeit auch deutlich

uber denen im Airliftbetrieb (abhangig von der Pumpenleistung).

Durch Erhohung der Begasungsrate wird der relative Gasgehalt ¢ im Reaktor
(Gasvolumen im Reaktor bezogen auf die Summe von Gas- und Flussigkeitsvolumen
im Reaktor) bis zur maximalen Beladungsgrenze gesteigert. In der Literatur sind
zahlreiche Untersuchungen zu finden, die sich mit dem Einfluss der Begasungsrate auf
den volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten beschaftigen. So hat zum Beispiel
/Choi, 1993/ Blasensaulen untersucht. In ihnen steigt der relative Gasgehalt ¢ und der
volumetrische StoffuUbergangskoeffizient k,a mit zunehmender Begasungsrate und lauft

gegen einen Grenzwert.

3.3.4.2 Einfluss von Antischaummitteln

Mikroorganismen scheiden in ihrem Stoffwechsel schdumende Komponenten ab, zum
Beispiel Proteine. Durch Zufuhr von Luft und der Durchmischung der so entstandenen
Protein-Nahrstofflosung entsteht Schaum. Das Schaumen ist eine charakteristische

Eigenschaft von Gas-Flussig-Ablaufen in Gegenwart von oberflachenaktiven
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Substanzen. In biologischen Fermentationen wurden nach /Morao, 1999/ zwei

Wirkungsweisen von Antischaummitteln auf den ki a-Wert unterschieden:

1) Einfluss auf die spezifische Austauschflache a und

2) Einfluss auf den Massentransferkoeffizienten k.

Antischaummittel senken die Oberflachenspannung. Die Oberflachenspannung ist ein
MalR fur die nach innen gerichteten Krafte an der Oberflache einer Flussigkeit.
Oberflachenspannung entsteht durch die Kohasionskrafte zwischen den Molekilen. Im
Phaseninneren heben sich diese Krafte auf, an den Phasengrenzflachen, hier also
zwischen Luftblase und Versuchsflissigkeit, entsteht eine Kraft nach innen, da die
Teilchen an der Oberflache keine symmetrische Verteilung ihrer Nachbar-Teilchen
haben, die Kohasionskrafte sich also nicht mehr aufheben kdnnen. Eine Senkung der
Oberflachenspannung kann man zum Beispiel durch Zugabe von Alkohol und
Fettsauren erzielen. Diese Stoffe besitzen hydrophobe und hydrophile Anteile in ihrem
molekularen Aufbau. Eine Anlagerung solcher Teilchen an der Phasengrenzflache

bewirkt die Senkung der Oberflachenspannung.

Mit der Senkung der Oberflachenspannung werden auch die durchschnittlichen
Blasendurchmesser direkt an der Stelle gesenkt, an der die Blasen erzeugt werden.
Dadurch erhoht sich die spezifische Oberflache a. Entfernen sich die Blasen jedoch von
dort, kommt eine weitere Wirkung des Antischaummittels zur Geltung: es erhoht die
Koaleszenz. Die Blasen vereinigen sich wieder und a wird gesenkt. Die Auspragungen
der beiden gegenlaufigen Effekte hangen vom Antischaummittel selbst und von der
Versuchsflissigkeit ab. /Akita, 1988/ und /Kawase, 1990/ nehmen an, dass die Wirkung
von Antischaummitteln auf a vernachlassigbar ist und damit der Einfluss auf den k-
Wert wichtiger ist. Generell kann man in der Literatur allerdings verschiedene Theorien
dazu lesen. Der k. -Wert wird durch die Zugabe von Antischaummitteln herabgesetzt,
welches sich an der Phasengrenzflache anlagert. Durch die Anlagerung wird der

Stofftransport erschwert.

In den Untersuchungen von /Morao, 1999/ wurde festgestellt, dass die Zugabe von
Antischaummittel schon in einer geringen Konzentration den G-L-Massentransfer
deutlich beeinflusst. Nebem dem Effekt auf den Filmkoeffizienten k., wurden ebenso
einige Effekte auf die spezifische Oberflache a entdeckt. Mit Ausnahme einiger
Situationen bei hohen Konzentrationen, unterdruckt die Zugabe von Antischaummittel

den G-L-Massentransfer. Dies ist nach Aussage des Autors sowohl fur Antischaum-
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mittelzugabe zu einem koaleszierenden Medium (Kranwasser) und zu einem nicht-
koaleszierenden Medium (Elektrolytiosung) und fur alle drei getesteten

Antischaummitteln (Sojadl, Silikondl, Polypropylenglycol) gultig.

Bei hoheren Antischaummittel-Konzentrationen wurde von /Morao, 1999/ auch eine
Verbesserung des ki a Werts bei hohen Zugaben von Antischaummittel beobachtet. Es
werden zwei mogliche Erklarungen dafur gegeben. Wenn die Antischaummittel-
konzentration steigt, gibt es drei Effekte: die Blasenoberflachen-Beweglichkeit sinkt, die
Koaleszenz wird erhdht und die Oberflachenspannung sinkt. Die beiden ersten Effekte,
welche den kia-Wert erniedrigen, kbnnen aber einen Grenzwert erreichen, und zwar
wenn alle sich berihrenden Blasen koaleszieren und die Oberflachen-Beweglichkeit
unterdruckt wird. Die Oberflachenspannung bleibt derweil sinkend, Blasengrofe und
deshalb k.a Wert beginnen zu wachsen. Das resultiert auch darin, dass der relative

Gasgehalt im Reaktor Uber eine ,kritische Konzentration“ zu steigen beginnt.
3.3.4.3 Einfluss der Temperatur

Die von /de Ory, 1999/ in einem Bioreaktor mit Essigsaureproduktion erzielten
Ergebnisse zeigen, dass der k a-Wert in G-L-Systemen eine lineare Abhangigkeit von
der Betriebstemperatur aufweist. Mit einem Temperaturanstieg im System sinkt die
Grenzflachenkonzentration ~ von  Sauerstoff, gleichzeitig  steigt aber die
StoffUbergangskonstante k.. Die von dem Autor gefundene Abhangigkeit des

volumetrischen Stoffliibergangskoeffizienten k a von der Temperatur lautet:

k.alh™")=09288-T(°C)+ 6,444 . (3.24)
3.3.5 Ubertragbarkeit auf ein biologisches System

Die im chemischen Ersatzsystem durchgeflihrten Versuche zur Bestimmung des
volumetrischen  Stofflbergangskoeffizienten  dienen  zur  hydrodynamischen
Abschatzung des Screeeningreaktors bezuglich seiner maximalen Leistungsfahigkeit
(maximaler volumetrischer Stoffubergangskoeffizient in Abhangigkeit vom spezifischen
Leistungseintrag). Die Ergebnisse kodnnen mit Stofftransfermessungen in einem
biologischen Fermentationsmedium verglichen werden. Es gibt allerdings wesentliche

Unterschiede zwischen dem Stoffubergangskoeffizienten, der in einer reinen
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Sulfitiésung bestimmt wurde und dem aus einem biologischen Kulturmedium, vermutlich

infolge von unterschiedlichen physiko-chemischen Eigenschaften.

Biologische Fermentationsmedien sind wegen ihrer Anzahl an organischen Substanzen,
Salzmischungen und metabolischen Stoffwechselprodukten komplex /Schumpe, 1982/.
Da die Zusammensetzung des Kulturmediums einen deutlichen Einfluss auf die
Stofftransportcharakteristik hat, besitzt eine Stofftransportcharakterisierung unter
Fermentationsbedingungen nach /B.Maier, 2002/ nur eine beschrankte Aussagekraft.
Erschwerend kommt hinzu, dass die physiko-chemischen Eigenschaften eines
Kulturmediums wahrend einer Fermentation deutlichen Anderungen unterliegen
konnen. Eine hohere lonenstarke des Mediums flhrt zu einer verringerten
Koaleszensneigung der Gasblasen. Eine Stofftransportcharakteristik aufgrund der

Zusammensetzung des Kulturmediums zu berechnen ist jedoch bisher nicht maglich.

Eine Ubertragung der in dem chemischen Modellsystem erhaltenen Ergebnisse auf
Kulturmedien bedarf einer sorgfaltigen Absicherung. Die in der Natriumsulfitidsung
bestimmten volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten kia konnen durch kleinste
Verunreinigungen mit oberflachenaktiven Substanzen beeinflult werden. Diese
Sensibilitdt kann zum einen eine weitere Fehlerquelle beinhalten. So kann eventuell
eine geringe Verunreinigung des Reaktors zu einer groen Anderung der Messwerte
fuhren. Zum anderen jedoch kann dieses Phanomen eventuell genutzt werden, um
durch eine gezielte Zugabe von oberflachenaktiven Substanzen die physiko-
chemischen Eigenschaften der Natriumsulfitibsung an die von Kulturmedien
anzundhern und dadurch eventuell eine direkte Ubertragbarkeit der in den
unterschiedlichen Stoffsystemen erhaltenen Ergebnissen zu ermoglichen. Je weniger
sich die physiko-chemischen Eigenschaften des Modellsystems (Viskositat, Sauerstoff-
I6slichkeit, lonenstarke) vom biologischen System unterscheiden, umso gréf3er ist auch

die Aussagekraft der durchgefiihrten Versuche /U.Maier, 2002/.

Die Ubertragbarkeit der im Sulfitsystem gemessenen maximalen Sauerstofftransfer-
kapazitaten auf mikrobielle Kulturen wurde von /U.Maier, 2002/ exemplarisch mit einer
Kultur von Pichia pastoris Uberpruft. In Versuchen mit Schittelkolben stellte die Autorin
einen etwa dreifach hoéheren Sauerstofftransfer der Kulturen als die maximale
Sauerstofftransferkapazitat des Sulfitsystems fest. Die erreichten Sauerstofftransfer-
raten in der Fermentation sind aufgrund der geringeren lonenstarke des Kulturmediums

vom Betrag her hoher als die maximalen Transferkapazitaten des Sulfitsystems. Der
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ermittelte Ubertragungsfaktor betrug 2,8. Die Abhangigkeit beider Systeme von der
Schuttelfrequenz war identisch. Eine Auswirkung aufgrund der unterschiedlichen
Reaktionskinetik einer biologischen Kultur (0.0Ordnung) und dem Sulfitsystem
(1.0rdnung) wird nicht deutlich.

Der von /Hermann, 2001b/ in seiner Arbeit gefundene Korrelationsfaktor flr die
maximale Sauerstofftransferkapazitat zwischen einem chemischen Sulfitsystem und
einer biologischen Fermentation ist Eins. Der Autor hat in seinen Versuchen die
Eignung des chemischen Modellsystems zur Bestimmung der maximalen Sauerstoff-
transferkapazitat durch das sauerstofflimitierte Wachstum von Pseudomonas putida
gezeigt. Bei sauerstofflimitiertem Wachstum von Mikroorganismen ist die Sauerstoff-
transferrate im Bereich der Limitation konstant. Das Niveau der konstanten Transferrate
kann als die maximale Sauerstofftransferkapazitat eines Bioreaktors bei den
eingestellten Betriebsbedingungen bezeichnet werden. Das Ergebnis muss in der
gleichen Grélenordnung wie das des chemischen Modellsystems liegen /Hermann,
2001al.

Mit dem Mikroorganismus Pseudomonas putida hat auch /B.Maier, 2002/ die
Ubertragbarkeit des chemischen Natriumsulfitsystems auf eine biologische
Fermentation Uberprift. In den Versuchen in einem Rihrkessel zeigt sich, dass sich
insbesondere die Abhangigkeit des k.a Werts von dem Ruhrerleistungseintrag in beiden
Medien unterscheidet. Der Einfluss der Ruhrerleistung ist im chemischen Modellsystem
wesentlich ausgepragter. Der Leistungeintragsunterschied des biologischen und
chemischen Systems wurden im ,Monolithischen Reaktor“ dieser Arbeit allerdings nicht
untersucht. Die volumetrischen StoffUbergangskoeffizienten aus dem Natriumsulfit-
system sind bei gleicher Ruhrerleistung wahrend der Versuche von /B.Maier, 2002/
mindestens doppelt bis zehnfach so grol3. Die in seiner Arbeit ermittelten Werte stellen
allerdings keinesfalls eine exakte Reaktorcharakterisierung dar, sondern geben nur eine

GroRenordnung vor, in der die kia Werte in einem Kulturmedium liegen konnen.

Eine hohere Salzkonzentration oder lonenstarke fuhrt nach /Schumpe, 1982/ zu
geringeren Gasldslichkeiten und damit nach /Zieminski, 1971/ zu geringeren Sauerstoff-
transferkoeffizienten trotz kleinerer Diffusionskoeffizienten. Aufgrund der héheren Salz-
konzentration hat /Duetz, 2000/ in seinen vergleichenden Versuchen in Schuttelkolben
mit einer 0,5 molaren Natriumsulfitidsung und einer Kultur aus Pseudomonas putida

einen etwas hoheren Stofftransfer in dem biologischen Medium als im chemischen
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Ersatzsystem gefunden. Die beobachteten Abhangigkeiten des Stofftransfers von

Schuttelfrequenz und —durchmesser waren aber in beiden Medien identisch.

Die Koaleszenzeigenschaften eines Mediums in Abhangigkeit von seiner
Zusammensetzung zu berechnen und damit die Charakterisierungsergebnisse auf
unterschiedliche Medienzusammensetzungen zu Ubertragen wurde schon mehrfach
versucht /Linek, 1988/, /Zahradnik, 1999/. Es konnte zum Beispiel gezeigt werden, dass
eine hohere lonenstarke des Mediums zu einer verringerten Koaleszenzneigung der
Gasblasen fuhrt /Robinson, 1973/. Eine Stofftransportcharakteristik aufgrund der
Zusammensetzung des Fermentationsmediums zu berechnen ist jedoch bisher nicht
moglich, da das Wissen Uber die Mediumseinflisse auf den Stofftransport noch zu
lickenhaft ist /B.Maier, 2002/.

Aus den oben aufgefiinrten Literaturstellen wird ersichtlich, dass die Ubertragbarkeit
von Stofftransferuntersuchungen von einem chemischen Sulfitsystem auf ein
biologisches Medium nicht trivial ist. Auflerdem koénnen keine schon ermittelten
Ubertragungsfaktoren von anderen Versuchspartnern (bernommen werden.
Vergleichende Messungen im zu untersuchenden Reaktor mit einem biologischen

Medium sind unerlasslich, liegen aber bisher noch nicht in ausreichendem Malde vor.

3.4 Stoffubertragung in begasten Schlaufenreaktoren mit auf3erem

Umlauf

Die stoffliche Leistung von Reaktoren fir G-L-Systeme wird einerseits von der
Reaktionskinetik der in der L-Phase ablaufenden Reaktion und andererseits von den
verfahrenstechnischen Einflussgrofen der Stoffubertragung zwischen den Phasen und

der Durchmischung in den Phasen bestimmt.

G-L-Reaktionen kénnen eingeteilt werden in einen langsamen und einen schnellen
Reaktionsbereich. Im schnellen Reaktionsbereich wird die Raum-Zeit-Ausbeute durch
die zur Verfugung stehende Grenzflache beherrscht und ein hoher relativer Gasgehalt
und kleine BlasengrofRen werden gewilnscht. Im langsamen Reaktionsbereich wird ein
grolRer relativer Flissigkeitsgehalt gebraucht, damit die Reaktion stattfinden kann
/Deckwer, 1993/. Wenn der Umsatz der kompletten Gasphase und dafir eine lange

Verweilzeit der Blasen in einem monolithischen Schlaufenreaktor bendtigt wird, wendet
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man zum Beispiel eine Abwartsstromung an /Deckwer, 1993/, andernfalls die

Aufwartsstromung.
3.4.1 Stréomungsformen

Bei vielen moglichen Stromungsformen in den monolithischen Kanalen eines
Monolithischen Reaktors ist nach /Irandoust, 1988/ der ,segmentierte” Zweiphasenfluf}
(Taylorstromung) der mit den besten Massentransfereigenschaften. Die Taylorstromung
sorgt flr eine Rezirkulation in den FlUssigkeitsabschnitten zwischen den Blasen, was
sowohl den Massentransfer von dem Gas in die Flussigkeit, als auch den

Massentransfer von der FlUssigkeit in die Wand steigert.

Wenn sich lange Blasen in einer Kapillare bewegen, die ansonsten mit FlUssigkeit
geflllt ist, dann sind sie von einem dunnen Flussigkeitsfilm umgeben. Die Dicke dieses
Flissigkeitsfiims ist eine Funktion der Blasengeschwindigkeit. Bei kleinen
Geschwindigkeiten ist er nach /Thulasidas, 1995/ typischerweise 5-50um dick. Der Film
wird kontinuierlich erneuert durch die Bewegung der Blasen und durch die
Durchmischung innerhalb des FlUssigkeitsabschnitts. Die Dinne dieses Films fordert

den Massenstransfer /Irandoust, 1988/, dominiert ihn nach /Bercic, 1997/ aber nicht.

Der volumetrische Stoffubergangskoeffizient k,a wird in dieser Arbeit in
Keramikmonolithen bestimmt. Die Monolithen bestehen aus langen, nebeneinander
liegenden Kapillaren, die von Luft und Flussigkeit durchstromt werden. Durch den
Einsatz der Keramikmonolithen wird die Strémung und damit der Austausch von
Sauerstoff beeinflusst. Im Monolithen bildet sich bei einem geeigneten Verhaltnis von
Gasmenge zu Flussigkeitsmenge, sowie passenden Geschwindigkeiten der beiden

Phasen und der Ausbildung eines Wandfilms eine Taylorstromung aus (Abb.3.5).

Gasblase} Flussigkeit Q
4 34

Keramik

Sauerstoffaustausch zwischen

1 Gas und Flussigkeitsfilm

2 Gas und Flussigkeit

3 Flussigkeit und Flussigkeitsfilm

Abb.3.5: Diffusion in der Taylorstromung
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Bei der Taylorstromung entsteht im Monolithen ein Abfolge von Gas- und FlUssigkeits-
blasen, die sich durch die Kapillaren des Monolithen bewegen. Die Wand bleibt dabei
immer mit FlUssigkeit benetzt. In Abbildung 3.5 sind die Diffusionswege in der
Taylorstromung veranschaulicht. Es findet Austausch hier an den Phasengrenzen
zwischen Gas- und FlUssigkeitsblase statt (2), sowie zwischen Gasblase und dem
Flussigkeitsfilm (1) an der Monolithwand. In den Flussigkeitstropfen wird aufgrund der
Reibung an den Wanden eine turbulente Zirkulation erzeugt, die die Diffusion
beglnstigt. Der Flussigkeitsfilm bleibt standig erhalten und nahezu stationar an der
Wand haften, im Gegensatz zur viel schnelleren Stromung im Kanal. Er wird durch die

vorbeistromenden Flussigkeitstropfen aber standig erneuert (3).

Das Konzentrationsprofil ist bei der Taylorstromung im Flussigkeitsfilm zwischen der
Gasblase und der Kapillarwand und im Flussigkeitsfilm an der Kapillarwand im Bereich
des Flussigkeitsabschnitts abhangig davon, ob eine Reaktion (Verbraucher) an oder in
der Wand stattfindet oder nicht /Kreutzer, 2001/. Bei der Immobilisierung von
Mikroorganismen in porosen Keramikmonolithen sitzt ein gro3er Teil der Verbraucher in
den Wanden bzw. auf ihnen. Bei der Verwendung eines Sulfitsystems als chemisches
Ersatzmodell fur die Zellatmung, befindet sich der Verbraucher ausschliel3lich in der
gesamten Reaktorflissigkeit. Ein wichtiger Aspekt bei dem Vergleich des chemischen

Systems mit dem biologischen.

3.4.2 Grundlagen der Begasung

3.4.2.1 Begasungstechniken

Bei zahlreichen G-L-Reaktionen, insbesondere bei Fermentationen, spielt der
Stoffibergang und damit verbunden die spezifische Phasengrenzflache eine
entscheidende Rolle. Bei der Mehrzahl der in der Praxis auftretenden G-L-
Reaktionssystemen sind deren Koaleszenzeigenschaften durch die verwendeten
Substanzen festgelegt, so dass man auf diese die Phasengrenzflache stark
beeinflussende Eigenschaft praktisch keinen Einfluss hat. Die spezifische
Phasengrenzflache lasst sich folglich nur noch durch die Wahl des Kontaktapparates
und durch die Wahl und die Auslegung des Begasers beeinflussen. Bei der Wahl des
Begasers kann aber der Gesichtspunkt der Effektivitat nicht isoliert von der zur

Gasdispergierung bendtigten Energie betrachtet werden, da sonst der Vorteil der
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Blasensaule bzw. des Schlaufenreaktors gegentber gerihrten Reaktoren hinsichtlich

des Energieeintrags schnell verlorengeht /Buchholz, 1982/.

In G-L-Reaktoren kann man die folgenden Begasungstechniken unterscheiden:
Begasung Uber die Oberflache, blasenfreie Membranbegasung und direkte
Blasenbegasung. Bei der Begasung uUber die Oberflache steht in der Regel nur eine
geringe Stoffaustauschflache zur Verfugung. Das Verfahren findet Anwendung in
Schuttelkolben. Fur stark aerobe Prozesse ist der StoffUbergang zu gering. Bei der
blasenfreien Membranbegasung wird Sauerstoff Uber gasdurchléssige Silikon-
schlauche, Hohlfasermodule oder offenporige, hydrophobe Polypropylenmembranen,
die in das Fermentationsmedium eintauchen und vom Gasgemisch durchstromt
werden, in das Medium eingetragen. Ein gravierender Nachteil ist die geringe
Membranpermeabilitdt und die damit notwendige grol’e Membranflache. Die direkte
Blasenbegasung kann durch pordse Platten oder Lochdisen direkt in der Flissigkeit
erfolgen. Ein moglicher Nachteil der direkten Blasenbegasung ist eine Schadigung der

Mikroorganismen beim Austritt der Blasen aus der Flussigkeit /Portner, 1996/.

Neben den genannten Arten gibt es noch andere Madglichkeiten der direkten
Blasenbegasung. So fand der Gaseintrag im von /Kawakami, 1989a/ untersuchten
,Monolithischen Reaktor” durch ein Nadelkissen statt. Die Nadeln aus Edelstahl ragten
im Versuchsaufbau bis in den untersten Monolithen, um dort direkt im Monolithen
moglichst eine Taylorstromung zu erzeugen. Mit diesem Versuchsreaktor wurden

volumetrische Stoffibergangskoeffizienten von bis zu 0,2 1/s gemessen.

3.4.2.2 Blasenbildung

Der Blasendurchmesser ist zusammen mit dem Gasgehalt malkgebend flr die im
Reaktor zur Verfligung stehende Stoffaustauschflache. Fir den auf die Stoffaustausch-
flache bezogenen Stoffubergang ist auch die Qualitat bzw. Struktur der Stoffaustausch-
flache wichtig. So treten bei kleinen Blasen mit relativ starrer Oberflache kleine
StofflUbergange auf, wahrend Blasen mit gréReren Durchmessern mit beweglicher und
oszillierender Oberflache hohe Turbulenzintensitaten aufweisen, was zu hohen
Stoffubergangen fuhrt. Die k -Werte sind wesentlich abhangig von der Blasengrofie und
der Stromung um die Blase. Kleine Blasen, die in Wasser eine gute Durchmesser bis zu
etwa 1mm haben, verhalten sich mit dem an der Phasengrenzflache haftendem

Flissigkeitsfilm wie starre Kugeln. Blasen mit groRerem Durchmesser weisen eine



46 3THEORIE UND GRUNDLAGEN

bewegliche, oszillierende Oberflache auf, zudem sind ihre Aufstiegsgeschwindigkeiten
grol3er /Deckwer, 1985/, /Fleischer, 2001/.

Sowohl die Blasenbildung als auch die Blasenablosung in G-L-Systemen sind sehr
komplexe Vorgange, da die Blasen fortlaufend ihre Grofle und Form andern. Im
Folgenden werden einigen relevante Ansatze aus der Literatur zu Blasenbildung an

Lochplatten oder Dusen zusammengefasst.

Blasenbildung in ruhender Flissigkeit bei geringem Gasdurchsatz

Beim sogenannten Blasengasen bei geringen Gasdurchsatzen bilden sich periodisch
Einzelblasen an der Begasungseinheit. Der anfanglich an der Offnung gewdlbte
Kugelabschnitt expandiert durch den Nachfluss des Gases zu einer Blase. Bis die
Auftriebs- oder Stromungskrafte stark genug sind, bleibt die Blase durch einen
Verbindungsschlauch mit der Offnung verbunden. An der Blase wirken gleichzeitig
Halte- und Abldsekrafte. Gehalten wird die Blase durch die Grenzflachenkraft:

F,=dp n-ot). (3.25)
Die zeitabhangige Grenzflachenspannung wird naherungsweise mit der Gleichgewichts-
grenzflachenspannung zwischen den beiden Phasen abgeschatzt. Als ablésende Kraft
wirkt die Auftriebskraft:

Fr.—Fs=Ap-g-V;. (3.26)
Aus dem Gleichgewicht dieser beiden Krafte errechnet sich flir den Bereich des

geringen Gasdurchsatzes die Blasengrof3e nach der Kapillaritatstheorie /Siemes, 1954/:

dg = 3,/6;;6 - (3.27)

Die an der Blase wirkende Widerstandskraft wird von /Mersmann, 1962/ zusatzlich

betrachtet. Die Kraft resultiert aus dem Widerstand der umgebenden Flissigkeit gegen

die Blasenentstehung bzw. —abldsung:

Vel - ‘.
F,, =Cy- B,rel2 Pri ,dB4 T (3.28)

Mit dem sich dadurch ergebenden Kraftgleichgewicht von

F, +Fy =Fs —Fg (3.29)

ergibt sich fur den Blasendurchmesser unter Berucksichtigung der Kontinuitats



3 THEORIE UND GRUNDLAGEN 47

gleichung und der Annahme einer konstanten Blasenbildungsfrequenz:

2 .
dB:33'G'dP+ (3'G'dp] +K'VL2'dP : (3.30)
Pr -9 Pr 9 g

Der Faktor K resultiert aus dem Widerstandsbeiwert cyy und einem Formfaktor flr das

Abweichen der Blasen von der Kugelform und nimmt Wert zwischen 10 und 30 an.

Die Gleichung (3.30) von /Mersmann, 1962/ liefert nur eine grobe Abschatzung und
wurde von zahlreichen Autoren modifiziert. Trotzdem kdnnen aus ihr die Haupteinflisse
auf die Blasenbildung abgeleitet werden:

- Luftvolumenstrom durch die Porenéffnung,

- Durchmesser der Porenéffnung,

- Grenzflachenspannung und

- Dichte der FlUssigkeit.

Die EinfUhrung der dimensionslosen Kennzahlen Weber-Zahl und Froude-Zahl
ermoglicht eine dimensionslose Schreibweise der Gleichung. Die Weber-Zahl gibt das

Verhaltnis von Tragheitskraft und Grenzflachenkraft wieder:

2

We:VP'd—P'pG

c (3.31)
mit v, = 42# (n: Anzahl der Poren). (3.32)
dy"-m-n

Die Froude-Zahl ergibt sich aus der Tragheitskraft in Bezug auf die Differenz aus
Auftriebs- und Schwerkraft:

2
Fr=——Yp (3.33)
g-dp
Mit den Kennzahlen ergibt sich die oben aufgestellte Gleichung zu
d, =1817-d, [ﬂj ~126-d, (3—"2} . (3.34)
We Pr-9-dp

Mit dieser Gleichung lassen sich nach /Brauer, 1971/ Messwerte fur das Blasengasen in
unterschiedlichen Systemen und bei unterschiedlichen Dusendurchmessern gut

beschreiben.

Eine etwas detailliertere Beschreibung fuir den Blasendurchmesser in niedrigviskosen
FllUssigkeiten liefert /Kumar, 1967/. Er gibt eine durch Iteration I6sbare Gleichung aus

einem zweistufigen Modell aus Expansion und Ablésung an, die durch die



48 3THEORIE UND GRUNDLAGEN

Berucksichtigung der Blasenvergrélierung nach dem Ablésen ein grolieres Blasen-
volumen als frilhere Abschatzungen annimmt. /Ruff, 1974/ gibt ein ahnliches Modell fir
das Blasenvolumen auf der Basis einer Dimensionsanalyse aus experimentellen Daten
an und /Rabinger, 1982/ liefert in seiner Arbeit Verbesserungsvorschlage fur das Modell
von /Kumar, 1967/. Die hohe Komplexitat der aufgestellten Modelle begrenzt allerdings

die Anwendbarkeit in der Praxis.

Eine sehr einfache Gleichung zu Berechnung des Blasenvolumens wurde von
/Davidson, 1960/ aufgestellt, die auch fur hoher viskose Medien gilt:

% %
V, = (ﬂj (M} _ (3.35)
3 2.9

Blasenbildung in ruhender Flissigkeit bei hohem Gasdurchsatz

Erhoht man den Gasdurchsatz nimmt anfanglich nur die Blasenbildungsfrequenz zu.
Die Blasengrolienverteilung bleibt annahernd monodispers. Bei weiterer Erhdhung des
Gasdurchsatzes bertihren sich die Blasen und die Blasenbildungsfrequenz erreicht
einen konstanten Wert. Die Blasen verandern ihre Form und konnen auch
zusammenwachsen, so dass eine heterodisperse Blasengrofienverteilung entsteht. In
Abhangigkeit der Krafte und der Grenzflacheneigenschaften vereinen sich die Blasen

oder sie werden durch die Stromungskrafte in kleinere Blasen zerteilt.

In der Literatur wird das Kriterium fiir den Ubergang zum Strahlgasen mit einer Weber-
Zahl > 2 angegeben /z.B. Mersmann, 1962/. /Klug, 1983/ gibt an, dass ab einer Weber-

Zahl von 6 der Blasendurchmesser nicht mehr von dem Gasdurchsatz abhangt.

Die BlasengrofRe in ruhender Flussigkeit bei hohem Gasdurchsatz ist von den drei
Faktoren abhangig:

- Primardispergierung am Dispergierorgan,

- Koaleszenzneigung des Stoffsystems und

- Sekundardispergierung in der kontinuierlichen Phase.

Der Blasenbildungsvorgang wird in diesem Bereich Strahlgasen genannt. Mit
zunehmendem Luftvolumenstrom steigt die mittlere BlasengrofRe, da die Blasen
aufeinanderstolen und sich vereinigen konnen. Der Einfluss der Grenzflachen-

spannung reduziert sich und hat im Bereich des Strahlgasens keinen Einfluss mehr.
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Wenn es sich um ein koaleszenzgehemmtes System handelt, dann kann die Sekundar-

auch mit der Primarblasengréf3e identisch sein.
/Siemes, 1956/ gibt fur den Bereich des Strahlgasens folgende Gleichung an:
dy =072-d, -Fr'e. (3.36)

Die von /Bikerman, 1973/ angegebene Gleichung ist unabhangig vom Poren-

durchmesser:

\-/ 0,75
V, =C4-( L '”j . (3.37)
g-p

Die Konstante C4 muss experimentell ermittelt werden.

Der erforderliche Mindestdurchsatz fur das gleichmaldige Durchstromen durch alle
Porendffnungen einer Begasungsplatte lasst sich durch Umformen der Weber-Zahl

berechnen, wenn die Weber-Zahl gleich 2 gesetzt wird.

Y

Lmin :E'n'dp%' 2.0- (3.38)
4 PL

Reale porése Systeme werden oft als Multidisen schematisiert und berechnet, da ein
Netzwerk aus unregelmalligen Poren schwer zu charakterisieren ist und sehr komplexe
Druckverhaltnisse vorliegen. Als Folge davon liegt der berechnete Blasendurchmesser
unterhalb der experimentell ermittelten. Die Wechselwirkungen benachbarter
Offnungen, die zum Beispiel fir das ZusammenflieBen von benachbarten Blasen
verantwortlich sind, werden bei Verwendung von Lochplatten meistens vernachlassigt.
Der Abstand benachbarter Dusen bzw. Poren muss mindestens die GrolRe der
Durchmesser der enstehenden Blasen aufweisen, um eine definierte Blasengrofie zu

gewabhrleisten /Bals, 2002/.

Blasenbildung in bewegter Flussigkeit

Erfolgt die Blasenbildung in ein strdomendes Medium, wird sie in entscheidendem Malde
von den Strémungskraften beeinflusst. So stellte zum Beispiel /Bikerman, 1973/ fest,
dass sich die Blasenvolumina um den Faktor 4 bis 10 verringern, sobald das Medium
bewegt wird, in das die Blasen einstromen. Nach /Klug,1983/ verschiebt sich in
stromenden Medien der Ubergang von Blasengasen zu Strahlgasen hin zu héheren

Weber-Zahlen, da die ablosenden Krafte an der Blase zunehmen.
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/Bals, 2002/ gibt einen Uberblick Uber alle Einflussfaktoren, die auf die Blasenbildung
und —abldsung wirken (Tab.3.2).

Tab.3.2: Einflussfaktoren, die auf die Blasenbildung und —ablésung wirken

KonstruktionsgroRen | Porendurchmesser, -anzahl, Porositat, Vorkammervolumen,

Stromungsfuhrung, geometrische Abmessungen

Prozessgroflien Gasdurchsatz, Volumenstrom der Flussigkeit, Druck,

Temperatur, Leerrohrgeschwindigkeit

Stoffwerte Viskositat, Dichte, Grenzflachenspannung, Konzentration

Uber die Einflisse der oben genannten Faktoren auf die resultierende Blasengrofie
liegen in der Literatur zahlreiche Untersuchungen vor, die Aussagen gestalten sich
jedoch teilweise sehr gegensatzlich, da die verwendeten Betriebsbedingungen
grundlegend verschieden sind. Die Einflussfaktoren sind auflerdem voneinander

abhangig und beeinflussen sich gegenseitig.

Dispergierung der Blasen

Bei der Behandlung der Dispergierung der Gasphase muss man unterscheiden
zwischen koaleszenzhemmenden und —férdernden Medien. In koaleszenzhemmenden
Medien sollte man in einem begrenzten Bereich der Gasdispergierung moglichst hohe
lokale Energiedissipationsraten anwenden. Der in diesem Bereich erzielte hohe
Dispergierungsgrad der Gasphase bleibt weitgehend erhalten, auch dann, wenn die
Blasen in Bereiche gelangen, in denen geringe lokale Energiedissipationsraten
vorherrschen /Schugerl, 1980/, /Scharifullin, 1993/.

Sowohl in koaleszenzhemmenden als auch in koaleszenzférdernden Medien spielt die
Oberflachenspannung eine Rolle bei der Blasenbildung, dem Blasenzerfall und der
Koaleszenz und Ubt so einen Einfluss auf die Grole des volumenbezogenen
Stoffubergangskoeffizienten aus. Allgemein lasst sich sagen, dass der Blasen-
durchmesser mit steigender Oberflachenspannung zunimmt. Mit abnehmender
Oberflachenspannung, hervorgerufen durch oberflachenaktive Substanzen, nimmt die
Koaleszenzgeschwindigkeit drastisch zu. Der Einfluss der Oberflichenspannung
beschrankt sich nicht nur auf die Stoffaustauschflache, sondern erstreckt sich auch auf
den Stofflbergangskoeffizienten k. und wird kleiner mit fallender Oberflachenspannung
/Ewald, 1993/.
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Blasenverhalten im Reaktorkopf

Im Kopf (Abscheidebecken) eines Schlaufenreaktors, wie er auch in dieser Arbeit
verwendet wird, liegen deutlich andere Stromungsbedingungen vor als in den anderen
Reaktorbereichen. Der Reaktorkopf dient zur Abscheidung der aufsteigenden Blasen
aus der Flussigkeitsstromung und ist durch eine starke Stromungsumlenkung
gekennzeichnet bei einem zum Rest des Reaktors deutlich vergrof3erten
Stromungsquerschnitt. Den Blasen soll durch die Konstruktion der freie Aufstieg
ermoglicht werden. Zum besseren Verstandnis des Abscheideverhalten des

Reaktorkopfes wird im Folgenden auf das Blasenaufstiegsverhalten eingegangen.

Zur hydrodynamischen Beschreibung des Verhaltens von Einzelblasen in einer
unendlich ausgedehnten Flissigkeit ist eine Charakterisierung der Blasen bezuglich
Blasenform sowie Blasenaufstiegsgeschwindigkeit erforderlich. Beide Charakteristiken
sind eng miteinander verknupft und werden von den Stoffeigenschaften des
Zweiphasengemischs beeinflusst. Im normalen Anwendungsfall in einem Stromungs-
reaktor treten zusatzlich Einflisse der benachbarten Schwarmblasen sowie der
Reaktorwande auf. Berucksichtigt man dartUber hinaus die stochastische Natur der
Blasenstromung, wird klar, wieso eine detaillierte Vorausberechnung des Blasen-

verhaltens derzeit noch nicht moglich ist.

Der einfachste Ansatz zur Berechnung der stationaren Relativgeschwindigkeit zwischen

Gas und Flissigkeit |Au| = |u_ —ug| (Schlupfgeschwindigkeit) geht von einer konstanten,

von der BlasengrofRe unabhangigen Aufstiegsgeschwindigkeit aus. Fur das Stoffsystem
Wasser/Luft wird fur mittelgrole Blasen zwischen 2 und 10mm in der Regel
Au~0,22-030m/s angegeben /Fleischer, 2001/. Eine von der Blasengrofe
unabhangige Aufstiegsgeschwindigkeit scheint zunachst der Anschauung zu
widersprechen. Der Grund dafur, dass sie trotzdem die Aufstiegsgeschwindigkeit
angemessen wiedergibt, liegt darin, dass sich groRere Blasen abzuplatten beginnen,
wodurch der Aufstieg in eine Taumelbewegung tUbergeht und der Stromungswiderstand

steigt.

Viele Ansatze fur die Schlupfgeschwindigkeit bertcksichtigen jedoch die Blasengrofe.
Eine frei aufsteigende Blase erreicht ihre stationare Geschwindigkeit, wenn die

Auftriebskraft Fao und die aus der Blasenbewegung resultierende Widerstandskraft Fyy
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im Gleichgewicht sind:

T T p
Fa =(pL _pFI)'g.E.dBS =Cy 'Z.de '?L'Auz =Fy. (3.39)

Die Beschleunigung bzw. Tragheit der Blasen kann in technischen Anwendungen
wegen der gegenuber der Flussigkeit sehr kleinen Gasdichte in der Regel
vernachlassigt werden. Durch Umformen der Gleichung ergibt sich folgender
Zusammenhang zwischen Schlupf und Blasengrolie:

Au:\/i.(pFl_pL)'dB'g’ (3.40)
3 Pr c

w

wobei der Wert c,, derzeit nur durch Messungen bestimmt werden kann.

Abbildung 3.6 zeigt den Verlauf einer in /Fleischer, 2001/ angegebene Gleichung fir die
Abhangigkeit des Blasenaufstiegs von der Blasengrofle mit Stoffkonstanten flr

Leitungswasser:

_ —c3 —c3 -5
Au = (AuLevich + AuMendelson)

(3.41)
.g-d.2
mit Au,,, =Pn 9% (3.42)
C2-my
2-Cl-c -d
AuMendelson = \/ d + g 2 2 (343)
Pr - U

und C1=1,2, C2=37,2 und C3=0,8.

0,22 m/s

Blasenaufstieg [cm/s]

o 1. 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Blasengrof3e [mm]

Abb.3.6: Blasenaufstieg in Abhangigkeit der Blasengrolie, Gleichung 3.41
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3.4.3 Relativer Gasgehalt

Der relative Gasgehalt ¢ stellt eine wichtige KenngroRe zur Charakterisierung des
Betriebsverhaltens von Gas-Flussigkeits-Reaktoren dar. Er ist als Verhaltnis des
dispergierten Gasvolumens zum Gesamtvolumen der Dispersion definiert. Der auf das
Volumen der begasten Flussigkeit bezogene Flussigkeitsanteil wird relativer
Flussigkeitsgehalt genannt. Das Gasvolumen Vg ist gleich der Summe der Volumina

aller im Gas-/Flussigkeitssystem verteilten Einzelblasen.

A . 3.44
VAR VARVE (3.44)
e = _Va (3.45)

Ve V4V,
eq +g =1 (3.46)

Zur Messung des Gasgehaltes werden, je nach Reaktortyp, verschiedene
Messmethoden herangezogen. Die einfachste Praktik ist die Messung der Differenz der
Reaktorfullhéhe im begasten bzw. im unbegasten Zustand. Diese Methode wird haufig
bei Blasensaulen angewendet. Eine andere Vorgehensweise stellt das Auffangen des
nach dem Abschalten der Gaszufuhr aus dem Reaktor entweichenden Gases dar. Sie
bietet sich unter anderem dann an, wenn die Fullhdhenmethode durch Einbauten im
Reaktorinneren oder durch eine komplizierte Reaktorgeometrie mit Unsicherheit
behaftet ist. Weitere Mdglichkeiten stellen je nach Medium Leitfahigkeits- und
elektrooptische Verfahren dar, die sich insbesondere fur die Messung von lokalen,
radial- oder hdhenabhangigen Gasgehalten bewahrt haben. Schliellich sei an dieser
Stelle noch die Aufnahme eines Druckprofils Uber der Reaktorhéhe erwahnt. Dabei wird
die Druckdifferenz zwischen den in verschiedener Héhe angebrachten Messstellen und
dem Kopf des Reaktors gemessen. Aus dem Differenzdruck kann unter Einbeziehung
der Dichte der Flussigkeit und unter Vernachlassigung der Gasdichte der relative

Gasgehalt an der Messstelle ermittelt werden /Deckwer, 1985/.

3.4.3.1 Einfluss des Luftvolumenstroms

Wird ein Reaktor nur schwach begast und ist die Gasgeschwindigkeit demzufolge

niedrig, so bildet sich eine Gasverteilung mit anndhernd gleichférmigen Blasen aus
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/Choi, 2002/. Der Gasgehalt ist in diesem Bereich nahezu direkt proportional zum
Luftvolumenstrom. Erhéht man den Luftvolumenstrom, so wird die Blasenverteilung
inhomogen, das System weicht unter der Bildung groRRerer Blasen aus. Sie entstehen,
weil sich, aufgrund der hdheren Blasendichte im Reaktor, kleinere Blasen durch
Koaleszenz zu gréleren vereinigen. Da bei diesen sogenannten Sekundarblasen die
Auftriebskraft im Verhaltnis zur Reibungskraft groer ist als bei den kleineren Blasen,
haben sie hdhere Aufstiegsgeschwindigkeiten und somit klrzere Verweilzeiten im
Reaktor. Dadurch verlauft der Gasgehalt im Verhaltnis zum Luftvolumenstrom bei
hoherem Gasdurchsatz zunehmend degressiv. Verschiedene Autoren haben
beobachtet, dass bei hohen Luftvolumenstromen der Anteil an kleinen Blasen nahezu
konstant bleibt und der Gasgehalt mit steigendem Volumenstrom zunehmend durch den
Anteil an groflen Blasen bestimmt wird (s.Abb.3.7). Der Stromungsbereich, in dem
grolRere Blasen neben kleineren vorliegen, wird heterogener Betriebszustand genannt.
Ist die Querschnittsfliche des Reaktors gering, so bilden die grol’en Blasen der
heterogenen Stromung auch sogenannte Gaspfropfen oder Kolbenblasen /Deckwer,
1985/. Bei homogener Blasenstromung erzielt man groliere spezifische Phasen-

grenzflachen im Gegensatz zur heterogenen Blasenstromung /Braeske, 1996/.
€

i GrolRhlasen-
PRGN anteil
e

Kleinhlasen-
anteil

Uus cm/s
Abb.3.7: Anteil der Grof3- und Kleinblasen am Gasgehalt bei steigender Gas-
leerrohrgeschwindigkeit /Deckwer, 1985/

In den Versuchen in einem Strahlschlaufenreaktor von /Hirner, 1974/ stieg der relative
Gasgehalt anfangs mit zunehmendem Gasdurchsatz linear an. Dieser Bereich
entspricht dem laminaren Stromungsverhalten in der Blasensaule. Die mittlere
Blasengréfie und damit auch die mittlere Aufstiegsgeschwindigkeit der Blasen bleiben
hier konstant. Der Umschlagspunkt zum turbulenten Bereich lag bei den Versuchen

zwischen 0,02 bis 0,04m/s Gasleerrohrgeschwindigkeit (ca.3l/min). Bei grdolieren
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Geschwindigkeiten nimmt die Koaleszenz von Gasblasen zu, die hohere
Aufstiegsgeschwindigkeit der dadurch entstandenen gréReren Blasen fihrt zu einer
relativen Abnahme des Gasgehaltes. Der Gasgehalt nimmt zunachst linear mit dem
Gasdurchsatz zu. Bei weiterer Steigerung des Gasdurchsatzes erreicht der Gasgehalt

schlief3lich ein Maximum, die Gasbeladungsgrenze flr das Gas-Flussigkeits-System.

/Choi, 2002/ fand in seinen Untersuchungen in einem Airliftreaktor heraus, dass der
relative Gasgehalt im Reaktor mit steigendem Luftvolumenstrom ansteigt, da die
Blasendichte im Reaktor groRer wird. Die Anstiegsrate des Gasgehalts andert sich mit
dem Luftvolumenstrom und bekommt einen zunehmend potentiellen Verlauf. Aulderdem
sinkt nach Meinung des Autors bei gleichbleibendem Luftvolumenstrom die Verweilzeit
der Blasen im Reaktor bei einem Anstieg der Flussigkeitsgeschwindigkeit. In der von
/Choi, 1993/ untersuchten Blasensaule steigt der relative Gasgehalt und der
volumetrische Stofflbergangskoeffizient k a mit steigendem Luftvolumenstrom und lauft
gegen einen Grenzwert. Eine Modellierung der gefundenen Abhangigkeit der

untersuchten Parameter wurde durch eine exponentielle Mehrfachregression erreicht.

Eine optimale Leistung eines monolithischen G-L-Reaktors verlangt eine Abstimmung
des Luft- und des Flussigkeitsvolumenstroms, um den gewiunschten Stromungsbereich
zu erreichen. Eine Erhéhung des Luftvolumenstroms flhrt zu einer Verdrangung der
Flissigkeit aus den fir die Reaktion relevanten Bereichen. Die Verweilzeit der
FlUssigkeit ist eine Funktion der Leerrohrgeschwindigkeit der Flussigkeit und des
Gases. Die Verweilzeitverteilung ist eine Messung der Zeit, die ein Flussigkeitspartikel
in den Abgrenzungen des Reaktors verweilt. Die Verweilzeit ist also die Zeit, die zur
Reaktion zur Verfiugung steht. Der Umsatz eines Reaktors (maximal mdglicher
Stoffubergang pro FlUssigkeitsvolumen) kann in grolder Abhangigkeit der Verweilzeit
sein /Patrick, 1995/.

3.4.3.2 Einfluss des Volumenstroms der Flissigkeit

Erhdht man bei gleichbleibendem Luftvolumenstrom den Volumenstrom der Flissigkeit
in einem Schlaufenreaktor, so geht damit im Allgemeinen eine Verringerung des
Gasgehalts einher. Dies ist vor allem darauf zurickzufiihren, dass die Aufstiegs-
geschwindigkeit der Blasen mit dem Volumenstrom der FlUssigkeit steigt (Blasen
werden mitgerissen) und damit die Verweilzeit der Blasen im Reaktor sinkt. Ab einem

bestimmten Volumenstrom der Flussigkeit sinkt bei weiterer Erhohung derselben der
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Gasgehalt nur noch unwesentlich, sein Wert nahert sich einem Minimum an. Dann stellt
sich ein Zustand ein, in dem die Gasblasen im Reaktorkopf teilweise nicht mehr

abgeschieden werden und durch den gesamten Reaktor zirkulieren /Ade Bello, 1985/.

Jedoch stellt sich bei einer Erhdhung des Volumenstroms der FlUssigkeit auch ein
gegenlaufiger Effekt ein, da die mittlere Blasengrolie sinkt. Die Verkleinerung der
Blasen ist auf die zunehmende Turbulenz der Stromung zurtickzufiihren, welche den
Zerfall von GroRblasen in Kleinblasen beférdert. Daraus resultiert wiederum eine
gleichmalligere Gasverteilung im Reaktor sowie eine Verringerung der Blasenaufstiegs-
geschwindigkeit, was tendenziell eine Erhdhung des Gasgehaltes mit sich bringt. Der

Effekt tritt bei hohen Flussigkeitsvolumenstromen zunehmend in den Hintergrund.
3.4.3.3 Einfluss der Flussigkeitseigenschaften

Insbesondere bei niedrigviskosen Medien wird der Gasgehalt auch von den Ober-
flacheneigenschaften beeinflusst, die fir das Koaleszenzverhalten von erheblicher
Bedeutung sind. Dieses wird schon von geringen Anteilen an oberflachenaktiven
Substanzen oder Elektrolyten beeinflusst. Salze und Alkohole haben in wassrigen
Ldsungen eine koaleszenzhemmende Wirkung und sorgen so fur tendenziell kleinere
BlasengréfRen, was wiederum eine Erhdhung des Gasgehaltes nach sich zieht. Bei
solchen koaleszenzgehemmten Systemen ist die GroRe der am Gasverteiler
eingebrachten Primarblasen von groRRer Bedeutung. Bei zur Koaleszenz neigenden
Medien wie zum Beispiel destillietem Wasser ist die Art der Gaseinbringung und die

PrimarblasengrofRe dagegen von geringerer Bedeutung /Deckwer, 1985/.

3.4.3.4 Einfluss von Antischaummittel

Das Schaumen ist eine charakteristische Eigenschaft von Gas-Flussig-Ablaufen in
Gegenwart von oberflachenaktiven Substanzen, die in biologischen Medien in der
Regel vorliegen. In Fermentationen und biochemischen Prozessen ist das Schaumen
das dominierende Problem, da es zum Uberlaufen und damit zum Verlust des Mediums
und der Produkte fuhren kann. Durch die Zugabe von Antischaummitteln wird der
Schaum oberhalb des Mediums zerstért. Das Antischaummittel kann aber gleichzeitig
auch die Koaleszenz der Blasen im Bereich der Flussigkeit begunstigen. Das Resultat
liegt in einer VergroRerung des Blasendurchmessers und einer Reduzierung des

relativen Gasgehalts /Al-Masry, 1999/.
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3.4.4 Spezifischer Leistungseintrag

Zwei wichtige Kriterien fur die Auslegung eines hydrodynamischen Reaktors sind der
volumetrische Stoffubergang und der spezifische Leistungseintrag. Eine hohe Effizienz
des Reaktors ist nur dann zu erreichen, wenn ein hoher Stoffibergang bei einem
moglichst kleinen Leistungseintrag erzielt wird. Der Leistungseintrag muss sowohl zum
kontinuierlichen Transport der Flussigkeit durch den Reaktor, als auch zur Begasung
des Systems erfolgen. Dabei ist der spezifische Leistungseintrag die Energie pro Zeit,
die von der Flussigkeit dissipiert wird bezogen auf das Flussigkeitsvolumen. Der
spezifische Leistungseintrag in das System ist nicht die elektrische Leistung, die flr den
Betrieb des Versuchsreaktors bendtigt wird und sagt nichts Uber Energieverluste durch
Warmeabstrahlung, Spaltverluste, Reibungsverluste der Pumpen oder Uber die bei der

Gaskompression entstehenden Verluste aus.

3.4.4.1 Leistungseintrag durch Umwalzung der Flussigkeit

Der Leistungseintrag der Pumpen zum Umwalzen der Flussigkeit innerhalb eines
Reaktors berechnet sich aus dem Produkt aus Flussigkeitsvolumenstrom und dem

Druckunterschied zwischen Pumpeneintritt und Pumpenaustritt.

Ps = App Vi - (3.47)

3.4.4.2 Leistungseintrag durch Begasung

Der G-L-Reaktor erhalt durch das Begasen mit Luft einen weiteren Leistungseintrag.
Die Fachliteratur bietet zur Bestimmung des gasseitigen Leistungseintrags
unterschiedliche Ansatze. Wahrend /Liepe, 1988/ die isotherme Entspannungsleistung
der im Reaktor aufsteigenden Gasblasen betrachtet, bestimmt /Weuster-Botz, 1999/
zusatzlich den Leistungseintrag durch Gasblasenbildung. /Schigerl, 1980/ dagegen

bestimmt den Leistungseintrag durch Gaskompression.

Expansionsleistung der Gasblasen

Sowohl /Liepe, 1988/ als auch /Weuster-Botz, 1999/ berechnen den gasseitigen
Leistungseintrag Uber die Gasexpansion. Dabei wird angenommen, dass das Gas

aufgrund der groRen spezifischen Phasengrenzflache unmittelbar an der
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Einspeisungsstelle die Temperatur der FlUussigkeit annimmt. Die Expansion der
Gasblasen erfolgt damit isotherm. Da sowohl durch aerobe Mikroorganismen als auch
durch eine Sulfitoxidation im G-L-System nur ein geringer Anteil des gesamten
Gasstroms aufgenommen wird, kann die Anderung des Massenstroms vernachlassigt

werden.

Wie aus der Thermodynamik bekannt, berechnet sich die Volumenanderungsarbeit bei
reversiblen Prozessen nach der Gleichung:

(WY = —f pdV . (3.48)

Mit Hilfe der idealen Gasgleichung (pV =mRT) und der Annahme isothermer

Zustandsanderung Te = T, = konst. folgt:

(W)® = _mRTInP1 (3.49)

P,
Damit berechnet sich der Leistungseintrag durch die Expansionsleistung der Gasblasen
in Abhangigkeit vom Druck der Luftzufuhr vor dem Reaktoreintritt p_, dem Druck im
Reaktorsockel ps, dem Druck px im Reaktorkopf sowie dem Luftvolumenstrom nach der

Beziehung:

P, =mRTInPs — pURTINPS —p vinPs (3.50)

Pk K K
Bei konsequenter Beachtung der Vorzeichenregeln der Thermodynamik, gibt ein
negatives Ergebnis der Gleichung 3.49 an, dass das Gas Arbeit abgibt. Das positive
Ergebnis von Gleichung 3.50 besagt, dass die FlUssigkeit im Reaktor die Leistung der

Gasblasenexpansion aufnimmt.

Leistungseintrag durch Gasblasenbildung

Bei einer Begasung durch porose Platten werden in den Begasungsplatten
Oberflachen erzeugt. Die spezifische Energie zur Oberflachenbildung entspricht dabei
der Oberflachenspannung. Diese wird von der Flussigkeit im Reaktor vollstandig
dissipiert. Nach /Zierep, 1979/ berechnet sich die eingebrachte Leistung durch
Blasenbildung in Abhangigkeit des Luftvolumenstroms, der Oberflachenspannung o

(OH20= 0,072 N/m) und dem mittleren Blasendurchmesser dy:

P _6-\'/,_-0-

Blasen —
dg

(3.51)
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3.4.4.3 Gesamtleistungseintrag

Der Gesamtleistungseintrag durch Begasung setzt sich aus der Summe aus
Expansionsleistung (G1.3.50) und der Leistung zur Gasblasenbildung (Gl.3.51)
zusammen. Der spezifische Gesamtleistungseintrag des Reaktors ist die Summe der
Leistungseintrage aus Umpumpen (GIl.3.47) und Begasen und wird auf das Volumen
der Flussigkeit innerhalb des Reaktors bezogen.

Die Versuche von /Ewald, 1993/ zeigen, dass der relative Gasgehalt in einem
Strahlschlaufenreaktor mit zunehmendem Luftvolumenstrom ansteigt. Der Anstieg des
Gasgehalts ist allerdings bei geringem Luftvolumenstrom starker ausgepragt als bei
hohem, der Gasgehalt strebt je nach Volumenstrom der Flissigkeit gegen einen
Grenzwert. Auch der Stoffubergangskoeffizient steigt mit dem Luftvolumenstrom. Es
wird vom Autor aullerdem gezeigt, dass mit hdheren FlUssigkeitsvolumenstromen
grolRere Stofflbergangskoeffizienten erzielt werden kdnnen. Bei gleichem Leistungs-
eintrag werden allerdings im unteren Bereich hohere Stoffubergangswerte bei
niedrigeren Flussigkeitsvolumenstromen erreicht. Mit Hilfe einer Normierung des
Stofflbergangskoeffizienten Uber den Leistungseintrag war es /Ewald, 1993/ maglich,
den energetisch optimalen Betriebsbereich flr seinen untersuchten Strahlschlaufen-
reaktor anzugeben. In den optimalen Bereichen werden — bezogen auf die in den

Reaktor eingebrachte Leistung — die grof3ten StoffUbergangswerte erzielt.
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4 VERSUCHSAUFBAU UND MESSMETHODEN

Gegenstand der Untersuchungen dieser Arbeit ist ein Stromungsreaktor mit
Keramikmonolithen als Immobilisierungsraume. Der Reaktor wurde eigens fur die
gestellten Anforderungen konzipiert. Er dient zur Auslegung von optimalen
Stofflbergangsraten bei geringen Leistungseintragen. Der Sauerstoffverbrauch der
chemischen Reaktion des Natriumsulfits simuliert dabei die Zellatmung von
Mikroorganismen. In den folgenden Kapiteln werden die verwendeten Keramiken, der
Stromungsreaktor und die chemischen Systeme beschrieben. Aullerdem wird die
Vorgehensweise bei den Messungen und die biologischen Versuche in einem

baugleichen Reaktor erlautert.

4.1 Keramikmonolithe aus Siliciumkarbid und Cordierit

Als Werkstoffe fur die Monolithen in dieser Arbeit wurde stranggepresstes
Siliziumkarbid der Firma Heimbach und stranggepresstes Cordierit der Firma Corning
verwendet. Die Spezifikation der verwendeten Monolithen ist in der Tabelle 4.1
dargestellt. Die Porositat und der mittlere Porendurchmesser wurden mit einem
Quecksilberdruckporosimeter der Firma Micromeritics ermittelt. Der Niederdruckteil des
Gerats umfal’t Drucke von 0,0035-0,2 MPa, was mel3baren Porenradien von 200-4 pm
entspricht. Im Hochdruckteil kbnnen Dricke im Bereich von 0,1-400 MPa realisiert

werden, entsprechend Porenradien von 8-0,0018 um.

Bei der Quecksilberdruckporosimetrie wird der Druck gemessen, der notwendig ist, um
ein bestimmtes Volumen Quecksilber in die Probe zu pressen. Uber das ermittelte
Volumen wird ein Porendurchmesser berechnet, von dem ausgegangen wird, dass er
fir das Porenvolumen konstant ist. In der Realitat sind die Hohlrdume durch

Flaschenhalse mit dem ermittelten Durchmesser verbunden.

In Tabelle 4.1 ist zu erkennen, dass der Unterschied der beiden verwendeten Keramik-
monolithen besonders in der unterschiedlichen Kanalinnenflache und damit im
Oberflachen-zu-Volumen-Verhaltnis liegt. Durch die fast identische Anstromflache der
Kanale ergibt sich im Gegensatz dazu in den Kandlen eine gleiche Strdmungs-
geschwindigkeit des Zweiphasengemisches. Die Anderung der Strémungs-
geschwindigkeit in den Kanalen mit steigendem Luftvolumenstrom bei konstantem

Flussigkeitsvolumenstrom zeigt Abbildung 4.1.
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Tab.4.1: Spezifikation der Keramikmonolithen

Verhaltnis [m%m?]

Siliciumcarbid Cordierit
Standardlange [mm)] 150 150
Zellzahl [cpsi] 200 400
Kanalbreite (innen) [mm] 1,3 1,0
Wanddicke [mm] 0,4 0,2
Porositat [%] 36 30
Porendurchmesser [um] 7,0 6,6
Kanalquerschnitt [-] quadratisch quadratisch
Anstromflache der
) 5 676 680
offenen Kanale [mm<]
Kanalinnenflache fur 150mm
_ , 0,312 0,408
Monolithen [m?]
Oberflachen-zu-Volumen-
392 513

1,0

- VFl =3 I/min
0.8 = VFI = 10,8 I/min
'© | —& VFI =21,6 I/min

0,6

Kanalgeschwindigkeit [m/s]

0 2 4

6 8

Luftvolumenstrom [I/min]

12

Abb.4.1: Stromungsgeschwindigkeit in den Monolithkanalen in Abhangigkeit des

Luftvolumenstroms bei jeweils konstantem Flussigkeitsvolumenstrom von 3, 10,8 und

21,6 I/min (Cordierit und SiC-Monolithen)
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4.1.1 Der Werkstoff Siliziumkarbid

Der Werkstoff Siliziumcarbid besteht zu 70,05 Masseprozent aus Silizium (Si) und zu
29,95 Masseprozent aus Kohlenstoff (C) und kommt in der Natur nur in sehr geringen
Mengen vor. Im sogenannten ,Acheson-Verfahren“ kann SiC bei ca. 2400°C aus den
pulverformigen Rohstoffen gewonnen werden. Der stark kovalente Charakter der Si — C
Bindung (kovalenter Bindungsanteil 88%) fuhrt zu einer Kombination von Eigenschaften
wie unter anderem hoher E-Modul, hohe Warmeleitfahigkeit, Korrosionsstabilitat und
grolRe Harte. Die Haupteinsatzgebiete sind die Verwendung als Schleifmittel, als

Legierungszuschlag sowie als Feuerfestmaterial in der Stahlindustrie /Piwonski, 2005/.

Rekristallisiertes Siliziumkarbid ist die einzige SiC-Keramik, die ohne jegliche Zusatze
von Additiven gesintert wird. Der Grunkorper besteht hierbei aus zwei SiC-
Pulverfraktionen. Bei der groben Fraktion handelt es sich typischerweise um eine enge
KorngroéRenverteilung von ca. 100um, bei der zweiten Fraktion um sehr viel feineres
Pulver (bis in den Submikrometerbereich). Bei der Sinterung bei Temperaturen bis zu
2500°C wird die feine Kornstruktur aufgrund ihrer hohen Oberflachenenergie allmahlich
sublimiert und an den Kontaktstellen der groben Partikel resublimiert. Die groben
Korner wachsen dadurch zusammen und bilden Halse aus. Es verbleibt eine Porositat

im Sinterkorper /Piwonski, 2005/.

Die hier verwendeten SiC-Monolithen der Firma Heimbach bestehen aus
reaktionsgebundenem und rekristallisiertem Siliziumkarbid und bieten durch ihre feine
Kanalstruktur (200cpsi) und groRe Porositat (s.Tab.4.1) ideale Bedingungen fur die
gestellten Anforderungen. Siliziumkarbid bildet an Luftatmosphare eine geschlossene
Siliziumdioxid-Schicht, die mit ihren hydrophilen Eigenschaften gute Vorraussetzungen

fur die Immobilisierung mit den gewahlten Mikroorganismen bietet.

4.1.2 Der Werkstoff Cordierit

Cordierit — ein in metamorphen Gesteinen vorkommendes Mineral — wird kinstlich
durch Brennen von einem Teil Ton und zwei Teilen Speckstein (Talk) hergestellt, oft
gibt man auch noch Al,Os-haltige Rohstoffe hinzu. Die Zusammensetzung des
Cordierits ergibt sich aus dem Dreistoffsystem MgO, Al,O3; und SiO,. Von den vielen
Modifikationen ist nur die thermisch stabile a-Modifikation von Bedeutung. Sie hat die
Mol-Zusammensetzung 2MgO-2Al,03-5SiO; und die Massenanteile 13,8% MgO, 34,8%
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Al,O3; und 51,4% SiO,. Der Werkstoff zeichnet sich durch niedrige Warmeleitfahigkeit,
sehr niedrige Warmeausdehnungskoeffizienten, verbunden mit hoher Temperatur-

wechselbestandigkeit und offener Porositat aus /Watzdorf, 1996/.

Der in dieser Arbeit entscheidende Unterschied zum verwendeten Siliziumcarbid liegt in
der Kanalgeometrie (400 statt 200cpsi). Da der Werkstoff zu einem groRen Teil aus
Siliziumdioxid besteht, finden die Mikroorganismen auch auf diesem Werkstoff gute

Bedingungen fur eine Ansiedlung im Biomedium.

4.1.3 REM- und EDX-Untersuchungen der besiedelten Keramiken

Die rasterlelektronenmikroskopischen (REM-) Aufnahmen und Elementanalysen (EDX)
wurden im Rahmen dieser Arbeit nach einer Trocknung und Kohlenstoff-Bedampfung
der immobilisierten Keramikproben in einem Jeol JSM 6400 mit EDX-Analyse EDAX
Genesis 4000 mit S-UHTW-Si-(Li)-Detektor ,Sapphire” untersucht. Dabei erwiesen sich

Beschleunigungsspannungen von 7 kV als vorteilhaft.

REM-Aufnahmen

Die in dieser Arbeit verwendeten Werkstoffe kdbnnen aul3er durch Porositatsmessungen
auch mit dem Rasterelektronenmikroskop charakterisiert werden. Bei einer mehr als
200-fachen Vergrofderung mit dem Sekundarelektronendetektor lassen sich aulRerdem
Bilder erstellen, auf denen die lokale Verteilung und Dichte der immobiliserten
Mikroorganismen gut zu erkennen ist. Mit dem Rasterelektronenmikroskop konnen
neben Sekundarelektronenbildern, die die eigentliche Topographie ahnlich wie durch
einem Lichtstrahl darstellen, auch Ruckstreuelektronenbilder erzeugt werden. Mit den
Ruckstreuelektronenstrahlen werden Elementkontraste sichtbar gemacht, da schwere

Elemente heller erscheinen.

EDX-Untersuchungen

Um die ortliche Verteilung der Mikroorganismen auf der Keramikoberflache in
Abhangigkeit von stromungstechnischen Parametern und Oberflacheneigenschaften
der Keramik besser charakterisieren zu kénnen, werden EDX-Mappings (s.Kap.3.2.1),
welche die Verteilung einzelner Elemente nachweisen konnen, durchgefuhrt und

verglichen. Dazu wurden Elemente bestimmt, die in den Mikroorganismen vorkommen,
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aber auf der Keramikoberflache kaum oder gulnstigstenfalls gar nicht vorhanden sind.
Nach einer Behandlung der Proben mit einer 0,9Gew.% Kochsalzlésung (NaCl) und
einer anschliefend Trocknung lassen sich die Mikroorganismen nachweisen. Das
Kochsalz lagert sich an die Mikroorganismen an und kann somit zur Lokalisierung

verwendet werden.

4.2 Hydrodynamischer Versuchsreaktor

4.2.1 Auslegung eines Versuchsreaktors fur hydrodynamische Messungen

Gas-Flussig-Stofftransfer und Leistungseintrag sind die mal3geblichen Grélien bei der
Bestimmung der optimalen hydrodynamischen Parameter und der maximal
immobilisierbaren Biomasse. Der hier verwendete neuartige hydrodynamische
Screeningreaktor wurde entwickelt, um die Auswirkungen von Betriebseinflussen wie
Volumenstrom der Luft und der Flussigkeit und BlasengroRe auf den volumetrischen
Stofflbergangskoeffizienten ohne Einfluss von Mikroorganismen untersuchen zu
kénnen. Er unterscheidet sich von allen in der Literatur bekannten G-L-Systemen, lasst
sich aber einordnen in die Gruppe der monolithischen Reaktoren bzw. der Schlaufen-

reaktoren mit dulRerem Umlauf (s.Kap.3.1.2).

Die Abbildung 4.2 zeigt den kompletten Versuchsstand mit angeschlossener
Abgasanalytik. Eine fotographische Aufnahme und eine Skizze des Reaktors ist in
Abbildung 4.3 zu sehen. Genaue Konstruktionszeichnungen des am IKKM fur diese
Arbeit konstruierten und gebauten Reaktors kdénnen am Institut fur Keramischen
Komponenten im Maschinenbau der RWTH Aachen eingesehen werden. Ein
bauahnlicher Reaktor flr biologische Versuche mit Mikroorganismen, der der
Konstruktion des Screeningreaktors zugrunde liegt, wurde von /Schneider, 2003/

entwickelt und von /Seletzky, 2007/ untersucht.
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Bei dem Screeningreaktor handelt es sich um einen Monolithischen Schlaufenreaktor,
bei dem die Flussigkeitszirkulation durch Zahnradpumpen erreicht wird. Der Reaktor
kann in vier Bereiche unterteilt werden, die sich durch die Art der Stromung
unterscheiden:
1 Einstrombereich mit Glasbauteil (dinnen=45mm) unterhalb des
Keramikmonolithen (35% des Gesamtfllissigkeitsvolumens),
2 Bereich mit Keramikmonolithen und Glasbauteil (dinnen=45mm) vor dem
Abscheidebecken (Aufstromer, 22% des Gesamtflussigkeitsvolumens),
3 Entgasungskopf bzw. Abscheidebecken (24% des Gesamtflissigkeits-
volumens) und

4 Ruckstrombereich (Downcomer) (19% des Gesamtflissigkeitsvolumens).

In den ersten beiden Bereichen (Riser) findet eine Aufwartsstromung des Zweiphasen-
gemisches statt. Im Abscheidebecken wird die Flussigkeitsstromung um 180°
umgelenkt und durch die zusatzlich etwas langere Verweilzeit in diesem Bereich mit
dem gréflten Querschnitt werden die Gasblasen aus dem System abgeschieden. Der
Ruckstrombereich ist dadurch gekennzeichnet, dass in ihm das nahezu blasenfreie

Medium in einer abwartsgerichteten Stromung zum Einstrombereich zurtckgefuhrt wird.

Die Funktionsweise des Reaktors ist relativ einfach. Luft wird unten in den Reaktor
geleitet und durchstromt als erstes eine porose Begasungsplatte. Durch Variation der
Porendurchmesser der Begasungsplatte konnen verschiedene Blasengrolien generiert
werden. Oberhalb der Begasungsplatte vermischen sich die Blasen mit der aus dem
Rucklauf einstromenden Flussigkeit (Druck Luft > Druck FlUssigkeit). Die Blasen
durchstrdmen nun zusammen mit der Versuchsflissigkeit die Kanale der hintereinander
geschalteten Wabenkorper. Zwischen der porésen Begasungsplatte und dem untersten
Monolithen wird ein ausreichender Abstand eingehalten, damit sich die Blasen
gleichmafig in der Versuchsflissigkeit verteilen konnen. Nach dem Durchstromen der

Keramikmonolithen gelangt das Zweiphasengemisch in den Entgasungskopf.

Das Stromungsverhalten im Entgasungskopf unterscheidet sich deutlich von den
anderen Bereichen. Das Verhalten in der Entgasungszone wird in erster Naherung als
ideal durchmischt angenommen. Fur die Flussigphase ist diese Annahme wegen der
starken Verwirbelungen sicher zutreffend. Der Entgasungskopf hat die Funktion, durch
eine Erweiterung des Stromungsquerschnitts und der damit verbundenen

Verlangsamung der Stromung ein mdglichst vollstandiges Ausgasen der Blasen zu
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ermdglichen. Das tatsachliche Stromungsverhalten in der Entgasungszone und das
damit verbundene Entgasungs- und Rezirkulationsverhalten der Blasen ist komplex und
hangt unter anderem von der Geometrie des Kopfes, dem Volumenstrom der
FlUssigkeit sowie der BlasengroRenverteilung ab. Fur die Flussigphase ist wegen der
starken Verwirbelungen beim Eintritt der Strémung in den erweiterten Kopf in der Regel
die Annahme der idealen Durchmischung zutreffend. Die Blasen entgasen aus dem
Reaktor mit hoherer Wahrscheinlichkeit, wenn die mittlere Verweilzeit der Blasen im
Kopf deutlich groRer ist als die zum Aufstieg durch die Kopfhdhe bendtigte Zeit. Ist die
Verweilzeit der Blasen dagegen sehr viel kleiner als die Aufstiegszeit, so werden die
Blasen mit groRerer Wahrscheinlichkeit wieder in die Schlaufe eingesaugt und
rezirkuliert (s.Kap.4.2.3).

Das aus dem Entgasungskopf abgeschiedene Gas wird in eine Abgasanalytik geleitet,
die die Sauerstoff-Konzentration der Abluft misst. Die Versuchsflissigkeit wird im
Ruckstrombereich durch eine oder zwei parallel geschaltete Zahnradpumpen
kontinuierlich im Kreis gepumpt. Durch die Pumpen wird eine hohe Geschwindigkeit der
Flussigkeit erreicht (maximaler Flussigkeitsvolumenstrom: ca.21,6l/min). Im Kreis-
prozess befindet sich ein Warmetauscher, um die Temperatur im Reaktor konstant zu
halten. Wahrend des gesamten Prozesses werden Uber verschiedene Sonden der
Druck im Reaktorsockel und in der Luftleitung, die Volumenstréme der Luft und der

Flussigkeit, die Gelostsauerstoffkonzentration und der pH-Wert gemessen (s.Abb.4.3).

Der Reaktor hat die Untersuchung der Keramik als Schwerpunkt und gewahrleistet den
schnellen Umbau und den Einbau verschiedener Monolithen. Er ist ein
Baukastensystem von Monolithen und Glasrohren, die je nach Bedarf, durch Metallringe
verbunden werden konnen. Die Abdichtung erfolgt Uber wegbeaufschlagte O-Ringe, die
einfach zu handhaben sind und die Anforderungen der Messreihen voll erflllen.
Abbildung 4.4 zeigt die Teile des Baukastensystems und Abbildung 4.5 die beiden
untersuchten Keramikmonolitharten. Im Rahmen dieser Arbeit wurden bis zu vier

Monolithen hintereinander geschaltet.
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Abb.4 .4: Abb.4.5: Draufsicht auf einen
Monolithenbaukastensystem a) Cordierit-Monolithen und

b) SiC-Monolithen
(s.Tabelle 4.1)

Zahnradpumpen

Bei den verwendeten Pumpen handelt es sich um Zahnradpumpen der Firma
Scherzinger (Type 8200 WMO020R). Der Reaktor wird mit einer oder zwei parallel-
geschalteten Zahnradpumpen betrieben, so dass Volumenstrome der Flissigkeit bis
21,6l/min mdglich sind. Zum Betrieb des Reaktors im Airliftbereich kénnen die Pumpen
deinstalliert werden. Ein Schlauch verbindet den Reaktorkopf dann direkt mit der Basis.
Das Ausschalten der Pumpen genugt hierbei nicht, da die Bauweise der Pumpen keine
Stromung durchlasst, wenn sie ausgeschaltet sind. Im Airliftbetrieb wird ein maximaler
Flussigkeitsvolumenstrom von 3l/min erreicht. Dieser Volumenstrom der Flussigkeit

entspricht einem Betrieb des Reaktors mit zwei Pumpen bei 20% der Maximalleistung.
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Begasungsplatten

Die von einer externen Druckleitung eingebrachte Luft durchstromt porése Filterplatten
(Glasfilter der Firma ROBU) mit unterschiedlichen Porendurchmessern. Die auf der
Oberflache der Platten erzeugten Blasen werden von dem Flussigkeitsstrom
mitgerissen und steigen im Reaktor auf. Der gerechnete mittlere Blasendurchmesser in
Wasser ist der Tabelle 4.2 zu entnehmen. In Abbildung 4.6 sind Aufnahmen der Blasen-
gréRen nach der Begasungsplatte bei einem Luftvolumenstrom von 2I/min und
ausgeschalteter Pumpe dargestellt. Die in dieser Arbeit angegebenen Primarblasen-
grollen werden nach Gleichung 3.27 abgeschatzt. Die Angaben zu Porositat und
mittlerem Porendurchmesser werden mit einem Quecksilberdruckporosimeter bestimmt
(s.Kap.3.2.1). Eine ausfuhrliche fotographische Darstellung der Blasengrofen im
Reaktor steht im Anhang.

Tab.4.2: Begasungsplatten zur Blasenerzeugung im Reaktor

Begasungsplatte 0 1 2 3
Porenbereich [um] 160-250 100-160 40-100 16—40
Porositat (gem.) [%] 25 32 32 32
mittl. Porendurchmesser [um] 210 145 85 28
gerechnete Blasengrofe in
Wasser nach GI.3.27 [mm] 2,1 17 1.4 11

0

s >

Begasungsplatte 0 Begasungsplatte 1 | Begasungsplatte 2 | Begasungsplatte 3

Abb.4.6: Blasengrdllen nach der Begasungsplatte bei einem Luftvolumenstrom von
2l/min und ausgeschalteter Pumpe
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4.2.2 Messtechnik der Versuchsanlage

Zur Messtechnik gehoren zwei Drucksensoren (Greisinger 891.13.520 und WIKA
ECO-1), eine Sonde zur Ermittlung des Sauerstoffanteils im Stoffsystem (METTLER
TOLEDO InPro 6800) sowie eine pH-Sonde (METTLER TOLEDO InPro 3200). Die
Drucksensoren befinden sich unterhalb des Keramikmonolithen und im Zulaufschlauch
der Luftzufuhr. Die pO,-Sonde befindet sich ebenfalls in der Bodenplatte und die pH-
Sonde wird durch den Deckel des Reaktors in das Stoffsystem im Abscheidebecken
eingesteckt. Alle Sonden bendtigen Stromnetzteile (CONRAD PS2403D) und liefern
ihre Daten an den Messrechner. Die pH- und O2-Sonde bendtigen zusatzliche
Transmitter (METTLER TOLEDO pH2050e und 0,4050e). Die Abdeckplatte des
Entgasungskopfes ist mit allen flr die Sonden notwendigen Bohrungen vorgesehen, so

dass alle Sonden auch im Entgasungskopf eingesetzt werden kénnen.

Kihlsystem

Das Kuhlsystem besteht aus einem selbstgefertigten Warmetauscher, der zwischen
Reservoir und Pumpe eingebaut ist, sowie einem Kryomaten (HAAKE Typ 001-0385),
der eine einstellbare konstante Temperatur liefert. Wahrend der Versuchsreihen dieser
Arbeit wird immer 20°C eingestellt, was einer Temperatur im Reaktor bei

eingeschalteten Pumpen von 23°C entspricht.

Messrechner
Bei dem Messrechner handelt es sich um einen Arbeitsplatzrechner mit eingebauter
Messkarte (National Instruments 6052E).

Abgasanalytik
Die Abgasanalytik der Firma Emerson (Typ 15620/00/207) ermittelt die prozentualen
Anteile von Sauerstoff im Messgas. Das Messgas wird am Kopf des Reaktors Uber

einen Schlauch abgezogen und in einer Wasserfalle von Restfeuchte getrennt.

Thermischer Massendurchflu3regler fir den Luftstrom
Um den Luftstrom regeln zu konnen, ist ein thermischer MassendurchfluRregler der
Firma Brooks (Typ 5850TR) installiert, der Uber ein Potentiometer von Hand stufenlos

einstellbar ist.
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4.2.3 Charakterisierung des Reaktors
4.2.3.1 Stromungsverhaltnisse im Reaktor

Die Stromungsbedingungen in den verschiedenen Teilen des Reaktors werden zur
Interpretation der Versuchsergebnisse zur Bestimmung des volumetrischen Stoffiber-
gangskoeffzienten charakterisiert. Dazu wird die Reynoldszahl Uber dem Luft- sowie
dem FlUssigkeitsvolumenstrom aufgetragen. Anschlie3end erfolgt die Unterteilung in
den laminaren (Re<2100), den transitionellen (Ubergangsbereich, 2100<Re<4000) und
den turbulenten (Re>4000) Bereich /Schroder, 2004/. Bei der Berechnung der
Reynoldszahl nach Gleichung 4.1 liegt die kinematische Zahigkeit von Wasser

(Vwasser 20:c = 4004 -10°m?s™") zugrunde:

:uF,-d

Re (4.1)

L
mit der Leerrohrgeschwindigkeit der Flussigkeit ur und dem hydrodynamischen

Durchmesser d des jeweiligen Reaktorteils.
4.2.3.2 Mischzeitversuche

Am Institut fur Bioverfahrenstechnik der RWTH Aachen wurden in einem baugleichen
biologischen  Screeningreaktor = Mischversuche zur  Charakterisierung  des
Reaktorverhaltens durchgefiihrt. Die Bestimmung der Mischzeit erfolgt mittels einer
visuellen Beobachtung einer Entfarbereaktion /Liepe, 1988/. Hierbei konnen Gebiete mit
langsten Mischzeiten leicht lokalisiert werden. Als Farbindikator wird Phenolphthalein in
einer Konzentration von 0,02g/l verwendet. Im sauren bis neutralen Bereich liegt
Phenolphthalein farblos in der Ldésung vor. Bei Anderung des pH Werts in den
basischen Bereich (8,4 bis 10) findet ein Farbumschlag nach rosa statt. Der

Farbumschlag kann durch Zugabe einer Saure ruckgangig gemacht werden.

Zur Durchflhrung der Versuche wird der Reaktor mit einer Natrium-Phosphat Ldsung
(NaH,PO, -2H,0) in einer Konzentration von 17g/l und einem pH-Wert von 8,4 gefulit.
AnschlieBend wird ein Puls von 1ml 5-molarem NaOH in festgelegte Stellen des
Reaktors gespritzt und die Mischzeiten der einzelnen Reaktorbereiche bestimmt. Die

genaue Versuchsdurchfihrung wird in /Mehnert, 2005/ beschrieben.
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4.2.3.3 Bestimmung des relativen Gasgehalts

Zur Bestimmung des relativen Gasgehaltes wird das gleiche Stoffsystem wie zur
Ermittlung der k a-Werte (s.Kap.4.3.1) verwendet. Der Gasgehalt wird in Abhangigkeit
von dem Volumenstrom der Luft und der Flissigkeit gemessen. Die Temperatur wird
bei konstant 23°C gehalten und kontrolliert, da sie einen gewissen Einfluss auf die

Viskositat der Flussigkeit hat.

Bei den Gasgehaltsmessungen wird der Reaktor ohne Deckel betrieben, dass heisst
das Abscheidebecken ist oben offen. Ein mit Versuchslosung vollstandig gefullter
Messzylinder wird mit der Offnung nach unten so im Entgasungskopf positioniert, dass
er die Offnung des Aufstrémers zum Entgasungskopf nicht tberlappt. Der Reaktor wird
dann auf einen Betriebspunkt (Luft- und Flussigkeitsvolumenstrom) eingestellt, und bei
diesem 2 Minuten lang betrieben. Es kann davon ausgegangen werden, dass sich
binnen dieser Zeit ein Gleichgewicht zwischen ein- und ausstromender Luft einstellt.
Nun werden die Luftzufuhr und die Fllssigkeitsumwalzung mittels eines Schalters
schlagartig unterbrochen und gleichzeitig die Offnung des Messzylinders Uber den
Aufstromer bewegt. Die nun austretende Luft verdrangt einen Teil der Flussigkeit im
Zylinder. Das verdrangte Volumen kann dann Uber die Skala des Messzylinders
abgelesen werden. Jeder Messwert wird dreifach aufgenommen, um eventuelle
Messfehler auszuschlielen bzw. zu minimieren. Die tatsachliche Streuung der

Ergebnisse lag bei unter 5%.

4.2.3.4 Bestimmung des spezifischen Leistungseintrags

Der spezifische Gesamtleistungseintrag setzt sich aus dem Anteil der Pumpen und dem
Anteil durch Einblasen der Luft in den Reaktor zusammen. Die beiden
Teilleistungseintrage sind von den Parametern wie Luft- und Flissigkeitsvolumenstrom,
Monolithenanzahl und -Lange abhangig. Im Rahmen dieser Arbeit wird der Einfluss
dieser Parameter auf den Leistungseintrag beschrieben. Neben den Einflussen auf den
Gesamtleistungseintrag wird auch die Abhangigkeit des volumetrischen
Stoffubergangskoeffizienten k.a von dem spezifischen Leistungseintrag des Reaktors

naher untersucht.
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4.3 Ermittlung des volumetrischen Stoffiibergangs

4.3.1 0,5 molares Sulfitsystem

Bei dem verwendeten Modellsystem zur Simulation der Atmung von Mikroorganismen
handelt es sich um ein 0,5 molares Sulfitsystem, bestehend aus vollentionisiertem
Wasser, Natriumsulfit, einem Phosphatpuffer und Kobaltsulfat als Katalysator. Das
Gemisch besteht in allen Versuchen zur hydrodynamischen Auswertung aus 54ml
Phosphatpuffer, 2250ml vollentionisiertem Wasser, 2,25ml Kobaltsulfat und 177g

Natriumsulfit.

Das vollentionisietem Wasser wird Uber eine Entionisierkartusche aus normalem
Leitungswasser gewonnen. Das Natriumsulfit wurde von der Firma ROTH bezogen
(Nr.8637). Kobaltsulfat und Phosphatpuffer missen in einem Vorschritt hergestellt

werden.

Um den Katalysator aus Kobaltsulfat zu erhalten, werden 140,6mg Cobald(ll)sulfat-
Heptahydrat (CoSO,4) der Firma Fluka (Nr.60860) mit VE-Wasser auf 100ml aufgefulit.
Dies ergibt eine Stammldésung der Konzentration 5-10°mol/l. Die Stammlésung wird
dann mit weiteren 100ml VE-Wasser auf 5-10°mol/l verdiinnt. Die Standardmenge des
Kobaltkatalysators im 0,5 molaren Sulfitsystem ist bei allen Versuchen zur Ermittlung
des volumetrischen Stoffilbergangskoeffizienten 5:10°mol/l. Zur Bestimmung der
Grenzen der Katalysatorkonzentration werden unterschiedliche Katalysatormengen zu
dem Sulfitsystem hinzugegeben. Die zugegebene Katalysatormenge liegt zwischen
1-10° und 5:10mol/l.

Der Phosphatpuffer ist ein Gemisch aus Dinatriumhydrogenphosphat (Na;HPO,)—
Lésung und Natriumdihydrogenphosphat (NaH,PO,4)-Ldésung. Die Na;HPOs—Ldsung
entsteht durch Auflésen von 35,5g Na;HPO, in 450ml VE-Wasser. Dann wird die
Losung auf 500ml aufgeflllt. Die NaHPO4s—Ldsung entsteht aus 3,5g NaH,PO, und
45ml VE-Wasser, die nach dem Losen auf 50ml aufgeflllt wird. Anschlie3end wird die

Na;HPO,—L6sung so lange mit Na,HPO4—L6sung aufgefillt bis der pH-Wert 8 ist.

Das Natriumsulfit wird unter stéandiger Stickstoffbegasung in dem entionisierten Wasser
vollstandig gelost. Durch den Stickstoff wird ein frihzeitiges Einsetzen der
Oxidationsreaktion verhindert. Nach der Zugabe von Katalysator und Phosphatpuffer

wird die gewlinschte Menge des Stoffsystems, hier 1900ml, in den Reaktor eingefullt.
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Der Reaktor wird zu diesem Zeitpunkt ebenfalls mit Stickstoff begast. Nun wird der pH-
Wert der Losung durch sukzessives Zugeben geringer Mengen verdunnter
Schwefelsaure auf den Wert 8,0 eingestellt. Die Kontrolle erfolgt Uber die in die Losung
eintauchende pH-Sonde. Durch den zu Versuchsbeginn stets gleichen pH-Wert werden

gleichbleibende Reaktionsbedingungen sichergestellt.

Die Messwertaufnahme wird gestartet, wenn sich das Stoffsystem im Reaktor befindet
und die Messtechnik einsatzbereit ist. Die Einlaufzeit des Systems (bis sich ein
konstanter volumetrischer Stoffubergangskoeffizient einstellt) ist abhangig von der
BlasengréfRe und den Volumenstromen. Diese ,Einlaufphase“ wird messtechnisch
erfasst und fur jeden Versuch dokumentiert, um eventuelle Unregelmassigkeiten
ausschlielen bzw. detektieren zu koénnen. Induktionseffekte beim Kobaltkatalysator
werden von /U.Maier, 2002/ und /Ruchti, 1985/ als Einfluss auf die Einlaufzeit
beschrieben. Vor dem Beginn der eigentlichen Messung wird der Reaktor deshalb
ungefahr 30 Minuten bei geringem Luft- und FlUssigkeitsvolumenstrom betrieben.
Dadurch kann das Vorherrschen konstanter Bedingungen bei der Messung

sichergestellt werden.

Die Dauer eines Versuches ist theoretisch durch den Zeitpunkt begrenzt, an dem kein
Sulfit mehr im Reaktor vorliegt und/oder die Sulfitreaktion zum Erliegen kommt. Das
Ende des Versuches zeigt sich durch einen schnellen Abfall des pH-Werts auf unter 4
(s.Abb.4.7). Gleichzeitig steigt die Konzentration des geldsten Sauerstoffs in der
flussigen Phase stark an und erreicht die Sattigungslinie. In den meisten Versuchen

kommt es allerdings nicht zu diesem Punkt, weil die Messreihe vorher beendet ist.

In Abbildung 4.7 ist ein typischer Verlauf eines ,konstanten Versuchs* aufgezeigt. Bei
diesem Versuch wurden alle Parameter konstant gehalten und der k,.a Wert Uber der
Zeit aufgetragen. In der Abbildung ist auRerdem der Verlauf des pH Werts eingetragen.
Aus dem Verlauf der beiden Kurven ergibt sich der eigentliche Messbereich eines
Versuchs. Die Einlaufzeit und die Zeit, wenn der pH Wert unter 7,5 fallt, werden nicht

betrachtet. Im Messbereich ist der k .a Wert konstant.



4 VERSUCHSAUFBAU UND MESSMETHODEN 75

o

N

o
|

kLa Wert [1/s]

o

w

o
>

£
b

F_

{k

0,20 ~

pH Wert [-]

0,10 1 Einlaufzeit Messfenster

0,00 ! ! ‘ ‘ 3

0 20 40 60 80 100 120
Zeit [min]

Abb.4.7: Versuchsverlauf bei konstanten Bedingungen
4.3.2 Variation der Volumenstrome

Volumenstrom der Luft (Begasungsrate)

Zur Ermittlung der Abhangigkeit einzelner Parameter von dem Luftvolumenstrom bzw.
der Begasungsrate wurde innerhalb eines Versuchs der Luftvolumenstrom in
vorgegebenen Stufen erhdht und jeweils fur finf Minuten konstant gehalten (Abb.4.8).
Aus denen wahrend dieser Zeitspanne konstanten Einstellwerte fir den volumetrischen

StoffuUbergangskoeffizienten k.a wurde der jeweilige Durchschnittswert gebildet und in

die Auswertung Ubernommen.

0,50
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2 0,30 -
g 0.20 - /Stufenweise Erhéhung
© des Luftvolumenstroms
=
0,10 -
0,00 \ \ \
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Abb.4.8:Versuchsverlauf bei stufenweiser Anderung des Luftvolumenstroms
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Volumenstrom der Flissigkeit

Der Volumenstrom der Flussigkeit kann uUber Leistungsregler an den beiden
Zahnradpumpen bis zu einem Maximalwert von ca.21,6l/min eingestellt werden. Zur
Bestimmung des Einflusses wird jeweils der Luftvolumenstrom Uber der Versuchsdauer
konstant gehalten und der Volumenstrom der FlUssigkeit Uber die Leistung der Pumpen
variiert. Der Volumenstrom der Flissigkeit wurde genau wie der der Luft stufenweise

gesteigert und jeweils fir minimal finf Minuten konstant gehalten.

4.3.3 Einfluss des Luftvolumenstroms und der Blasengréfi3e

Im Rahmen dieser Arbeit werden pordse Glasplatten mit unterschiedlichen Poren-
grolRen zur Erzeugung unterschiedlicher Blasengrof’en im Reaktor verwendet, siehe
Tabelle 4.2. Fir einige Versuchsreihen dieser Arbeit wurde ein neuartiges Nadelkissen
nach Vorlage der Literatur von /Kawakami, 1989a/ entwickelt. Ziel des Nadelkissens ist
es, jeder Kapillare im Monolithen einzeln Luft zuzufihren. Dadurch wird der
Koaleszensprozess, die Verschmelzung von mehreren kleinen Blasen zu einer
grolReren (s.Kap.3.4.2), im Anstrombereich unterhalb der Monolithen reduziert und in
den Kapillaren kann ein Taylorflow gewahrleistet werden. Mit dem Nadelkissen kann
aullerdem der volumetrische Stoffibergang der keramischen Monolithe ohne den
Einfluss des Einstrombereichs unterhalb der Monolithen untersucht werden. Die
verwendeten Nadeln weisen allerdings mit einem Aul3endurchmesser von 0,8mm und
einem Innendurchmesser von 0,5mm einen deutlich gréReren Querschnitt als die Poren
der Glasplatten auf (s.Abb.4.9). Die mit Gleichung 3.27 nach /Siemes, 1954/ berechnete

Blasengrole ergibt sich bei den Nadeln zu 2,8mm.
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Abb.4.9: Nadelkissen, Seitenansicht und Draufsicht

In  Abbildung 4.10 sind die beiden vorgestellen Begasungssysteme ‘pordse

Glasplatte’'und "Nadelkissen” qualitativ gegenltbergestellt.
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Abb.4.10: Vergleich der Begasungssysteme "Pordse Glasplatte” und ‘Nadelkissen”

4.3.4 Geometrievariation der Keramikmonolithen

Als Werkstoffe fir die Wabenfilter wurde Siliziumkarbid und Cordierit verwendet

(s.Kap.4.1). Neben ihrem Werkstoff unterscheiden sich die untersuchten Keramik-

monolithen entscheidenderweise in ihren Abmessungen. Der Innendurchmesser und
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die Wandstarke der Siliziumkarbid-Monolithen sind grélker als bei den Cordierit-
Monolithen. Daraus ergibt sich im Reaktor eine kleinere besiedelbare innere Oberflache
des SiC Monolithen. Bei gleichen angelegten Volumenstromen im Reaktor stromt das
Zweiphasengemisch mit der gleichen Geschwindigkeit durch die SiC- wie durch die
Cordierit-Kapillaren (Tab.4.1).

4.4 Ubertragung des k a Werts auf ein biologisches System

Zwischen dem kia Wert einer Sulfitidsung und dem eines biologischen Kulturmedium
gibt es Unterschiede infolge von unterschiedlichen physiko-chemischen Bedingungen,
wie zum Beispiel Oberflachenspannung oder lonenstarke. Im Rahmen dieser Arbeit
werden deshalb Untersuchungen des Antischaummitteleinflusses auf den ki a Wert bei
unterschiedlichen Luftvolumenstromen und Leistungseintrdgen durchgefuhrt. Die
Versuche dieser Arbeit werden aullerdem mit ka-Wert-Messungen in einem

biologischen Medium verglichen.
4.4.1 Zugabe von oberflachenaktiven Substanzen

Durch die Zugabe von Antischaummitteln kann der k a-Wertes beeinflusst werden.
Schon bei Zugabe von geringen Konzentrationen wird in der Literatur von einer
Senkung des k_,a-Wertes gesprochen. /Morao, 1999/ beschreibt aber auch eine
Erhohung des ki a Werts bei entsprechend hoher Zugabe eines Antischaummittels. Die

von ihm gefundene Zunahme wird im Rahmen dieser Messungen ebenfalls Uberpruft.

Es werden zwei verschiedene Antischaummittel verwendet: Polypropylenglykol P1'200
der Fluka Chemika und Plurafac LF 1300 der BASF. Beide Antischaummittel werden
jeweils in Konzentration von 10ppm (10ml Antischaummittel bezogen auf 1m?® Natrium-
sulfittdsung), 100ppm und 1000ppm zur Natriumsulfitidsung hinzugegeben und die k a-
Werte bei Luftvolumenstromen von ca. 2, 4 und 6l/min (entspricht Begasungsraten von
1, 3 und 5vvm) gemessen. Im biologischen System wurde das Antischaummittel

Plurafac LF 1300 zwischen 1ppm und 1000ppm variiert.
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4.4.2 Biologische Stofftransferversuche

Die chemischen Stofftransfer-Versuche dienen zur Bestimmung der maximalen
Leistungsfahigkeit des hydrodynamischen Screeeningreaktors. Zur Ermittlung der
Ubertragbarkeit werden kia Messungen in einem baugleichen Reaktor mit einem

biologischen Fermentationsmedium durchgefihrt.

Versuche mit Corynebacterium glutamicum

Das verwendete Corynebacterium glutamicum (ATCC 13032) kann als typischer
Reprasentant der aeroben Mikroorganismen angesehen werden. Das grampositive
Bakterium wird seit 40 Jahren zur Produktion von Lysin verwendet. Fermentativ
hergestelltes Lysin findet vor allem Anwendung als Zusatzstoff in der Schweinemast
/Susenbeth, 1995/ sowie als Grundstoff in der Kosmetikindustrie /Leuchtenberger,

1996/. Es ist eines der wichtigsten Produktionsorganismen der Biotechnologie.

Zum Einfluss kommt ein Vollmedium, welches aufgrund seiner Ahnlichkeit zu gangigen
Produktionsmedien gut zur wirtschaftlichen Validierung des Prozesses geeignet ist, und
ein neu entwickeltes Mineralmedium mit Lactat als Kohlenstoffquelle. Das Lactat kann
von C. glutamicum nur veratmet und nicht vergoren werden. Durch diesen Kunstgriff ist
sichergestellt, dass die immobilisierten Biofilmdicken nicht durch anaerobe

Stoffwechselaktivitaten beeinflusst werden.

Samtliche Versuche zur Immobilisierung der Mikroorganismen wurden auf Keramik-
plattchen in Schiuttelkolben und in Keramikmonolithen im eigentlichen Bioreaktor am
Lehrstuhl fur Bioverfahrenstechnik an der RWTH Aachen durchgefuhrt. Im Rahmen
dieser Versuche wird auch der volumetrischen Stoffubergangskoeffizient kia unter
Fermentationsbedingungen mittels der stationaren Methode bestimmt. Diese Methode
basiert auf der Annahme, dass der Sauerstoffeintrag in das Medium gleich der
Sauerstoffaufnahme der Mikroorganismen ist. Durch Messung der Sauerstoff- und
Kohlendioxidkonzentration in der Abluft und des geldsten Sauerstoffpartialdrucks im
Medium kann der k.a Wert berechnet werden. Die genaue Versuchsbeschreibung der

biologischen Versuche kann /Mehnert, 2005/ enthommen werden.
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5 ERGEBNISSE UND DISKUSSION

Im vorliegenden Kapitel werden die Ergebnisse der Arbeit vorgestellt und diskutiert.
Kapitel 5.1 beginnt mit der Charakterisierung der untersuchten Keramiken, zu der auch
die Auswertung der Immobilisierungsversuche in den porésen keramischen Strukturen
gehort. Eine Charakterisierung des Stromungsreaktors zur Abschatzung des
hydrodynamischen Verhaltens der einzelnen Reaktorbauteile und Einflussparameter ist
Inhalt des Kapitels 5.2. Im hydrodynamischen Hauptteil der Arbeit (Kapitel 5.3) werden
die Einflisse von den Volumenstromen der Luft und der Flussigkeit, von der
BlasengrolRe und der Monolithenlange und -anzahl auf den volumetrischen
Stoffibergangskoeffizienten k,a beschrieben. Die Abhangigkeit des relativen
Gasgehalts von den Volumenstromen und der Blasengrofle und der Einfluss der
relativen Gasgehalts auf den volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten kia wird in
Kapitel 5.4 ermittelt. AulRerdem wird auf die erzeugten BlasengroRen im Reaktor
eingegangen. Zur Abschatzung eines optimalen Betriebspunktes des Reaktors wird in
Kapitel 5.5 der Einfluss der obengenannten Parameter auf den Leistungseintrag
bewertet. Kapitel 5.6 stellt die Ergebnisse der Antischaummittelversuche vor und Kapitel
5.7 schliesst den Ergebnisteil mit einer Zusammenfassung der biologischen

Stofftransferuntersuchungen.

5.1 Charakterisierung der Werkstoffe

5.1.1 Keramische Monolithstrukturen

Die keramischen Monolithstrukturen der vorliegenden Untersuchungen bestehen aus
Siliziumkarbid und Cordierit. Die beiden Werkstoffe unterscheiden sich neben ihrer
Porositat, ihrem mittlerem Porendurchmesser, naturlich in ihrer chemischen
Zusammensetzung und damit auch in der Form ihres Mikrogefuges. Die Abbildung 5.1
zeigt Querschnitte der beiden monolithischen Strukturen, die Abbildung 5.2
Langsschnitte durch die Kapillare der Monolithen. Die Aufnahmen wurden mit einer
Stereolupe, die jeweiligen eingefugten VergroRerungen mit einem Rasterelektronen-

mikroskop erstellt.
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Abb.5.2: SiC (links) und Cordierit (rechts) Kanalstruktur, Langsschnitt
5.1.2 Nachweis des Biofilms

Nachweis mittels REM

Wie in Kapitel 3.2 beschrieben lasst sich eine unterschiedliche Besiedlungsdichte der
Mikroorganismen auf den Keramiken mit dem Rasterelektronenmikroskop aufzeigen.
Abbildung 5.3 zeigt eine SiC-Probe, die nur einen Tag lang besiedelt wurde, wahrend
sich die SiC-Probe in Abbildung 5.4 mehrere Tage im Kultivierungsmedium befunden
hat. Die Besiedlung der Mikroorganismen beginnt in den stromungsgeschuitzten
Zwickeln der Keramik und zieht sich von da aus Uber die gesamte Keramikoberflache.

In Abbildung 5.4 sind die extrapolymeren Substanzen, die die Mikroorganismen
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zusammenhalten und mit denen die Mikroorganismen auf der Keramik ‘festkleben’, gut
zu erkennen. Die Immobilisierung der Keramik wurde mit C.glutamicum durchgefiihrt

(s.Kap.4.4.2). Die Mikroorganismen sind circa 1um grof3.

WD: 240 Det.: SE |

5 HV- 70 WD:26.0 Det: SEL

Abb.5.4: Fortgeschrittene Besiedlung einer SiC-Probe

In Abbildung 5.5 ist ein geschlossener Biofilm auf der Innenflache einer SiC-Kapillare
dargestellt. Die Risse sind durch die Trocknung der Probe nach der Immobilisierung
entstanden. Die Trocknung an Luft im Trockenschrank bei bis zu 80°C erwies sich als
geeignete Propenpraparation fir das REM. Eine VergroRerung des Biofilms zeigt
Abbildung 5.6. Hier ist der mehrlagige Schichtaufbau der Mikroorganismen gut zu
erkennen. Bei den im Rahmen dieser Arbeit durchgeflihrten Immobilisierungsversuchen

und Auswertungen mit dem Rasterelektronenmikroskop wurden maximale Schichten
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von bis zu 30um der Mikroorganismen beobachtet. Hierbei ist zu beachten, dass die
Schichten nur im getrockneten Zustand im REM untersucht werden kénnen. Ein
lebender Biofilm wahrend der Anwendung ist durch Einlagerung von flussigen Stoffen

mit Sicherheit dicker.

No.: 12963 = HV: 10.0. WD:27.0 Det.: SEI

S Bibfilmdicke

No.: 12911 “HV: 10.0 WD:22:0, Det.: SEI

Abb.5.6: Mehrlagiger Schichtaufbau eines Biofilms

Bei einer mehr als 200-fachen Vergrolkerung koénnen mit dem Sekundar-
elektronendetektor des REMs Bilder erstellt werden, auf denen die lokale Verteilung
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und Dichte der Mikroorganismen gut zu erkennen ist (Abb.5.3 bis 5.6). Eine Auswertung
eines Bereichs groRer 150 ym mal 150 ym ist allerdings so nicht moglich bzw. sehr
zeitaufwandig. Mit Ruckstreuelektronenbildern lassen sich grof3ere Bereiche darstellen
und auswerten. Die Abbildung 5.7 zeigt unterschiedlich stark bewachsene SiC-Kanale
im Langsschnitt. Die dunkleren Flachen sind immobilisierte Mikroorganismen, die

hellere Flachen das Siliziumkarbid. Es lassen sich mit diesem Verfahren Aufnahmen mit

einer nur 25fachen VergroRerung erstellen und vergleichen.

Abb.5.7: Immobilsierte SiC-Kanale (dunkle Flachen: Biofilm), Rickstreuelektronen-
aufnahmen

a) wenig besiedelt

b) stark besiedelt

Nachweis mittels EDX

Aufgrund der eingeschrankten optischen Nachweismoglichkeiten wurde versucht, mit
Hilfe von EDX-Mappings die Verteilung der immobilisierten Mikroorganismen in den
porésen Keramikmonolithen darzustellen. Dazu wurden zunachst fur die
Mikroorganismen Elemente festgelegt, die in der Keramikoberfliche kaum oder
gunstigenfalls gar nicht vorhanden sind. Das Problem dabei war, dass die Proben zur
Leitfahigkeitserzeugung mit Kohlenstoff bedampfen werden mussen, und dass die SiC-
Keramik an der Oberflache eine Oxidschicht aufweist. Beide Elemente sind
Hauptbestandteile von Mikroorganismen. Die Ldsung wurde gefunden, indem die

Keramik nach der Immobilisierung mehrfach mit 0,9-% NaCl-Lésung gewaschen wurde.
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Dabei wurden zum einen die Reste von Nahrlésung entfernt und zum anderen die

Organismen bzw. die Schicht, die sie umgibt mit NaCl angereichert.

Zur Ermittlung der Elemente, die sich mit der EDX auf den immobilisierten Proben
nachweisen lassen, wurden zwei Analysen durchgefihrt (Tab.5.1). Die Punktanalyse
eines Bereichs der Keramik, der nicht von Mikroorganismen besiedelt ist, zeigt die
Elemente Silizium, Kohlenstoff und Sauerstoff, die Punktanalyse der Mikroorganismen
einen erhohten Anteil von Kohlenstoff und als weitere Elemente Natrium, Stickstoff,
Phosphor und Chlor.

Tab.5.1: EDX Punktanalyse auf die angegebenen Bereiche

Siliziumkarbid-Korn | Mikroorganismen

C, O, Si C, 0O, Si, P, N, Na, Cl

In der Abbildung 5.8 ist eine rasterelektronenmikroskopische Aufnahme einer
immobilisierten Siliziumkarbid-Probe der dazugehérigen EDX-Analyse gegenlber-
gestellt. Die hochporose Keramik ist fur den EDX-Detektor abhangig von
Abschattungen nur in einer gewissen Tiefe erreichbar. Die dunklen Flachen stellen das
Element Silizium, die weilen Flachen die Elemente Natrium und Chlor dar. Die

hellgrauen Flachen entsprechen der Porositat innerhalb der Nachweistiefe.

\ L b s - e, —
Abb.5.8: REM-Aufnahme einer untersuchten SiC-Bruchflache und zugehoériges EDX-

Mapping (Si, Na + Cl)
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Mit den EDX-Mappings konnte die Vergrdlierung auf bis zu 100-fach verringert werden.
Dann sind die Mikroorganismen zwar nicht mehr zu erkennen, es kann aber trotzdem
ein groRtmoglicher Bereich ausgewertet werden. Als Beispiel zeigt die Abbildung 5.9 die
unterschiedliche Besiedlungsdichte zweier Proben und die Abbildung 5.10 die Abnahme
der Besiedlungsdichte in die Tiefe der keramischen Struktur. Alle Versuche wurden mit
Keramikplattchen durchgefuhrt, die in einem Schuttelkolben immobilisiert wurden. Die

genaue Versuchsbeschreibung kann /Seletzky, 2007/ entnommen werden.

il : :
Abb.5.9: EDX-Mappings zwei unterschiedlich stark besiedelter SiC-Proben (Draufsicht)
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Abb.5.10: EDX-Mapping Uber eine Bruchflache eines SiC-Plattchens (Querschnitt)

5.2 Reaktorcharakterisierung

Zu einer ausfuhrlichen Charakterisierung eines hydrodynamischen Reaktors gehort
neben einer Beschreibung der in jedem Reaktorteil vorherrschenden Stromungs-
verhaltnisse auch die Bestimmung der Mischzeiten des Reaktors. Auf diese

Reaktorcharakterisierung wird in den folgenden Kapiteln eingegangen.
5.2.1 Strémungsverhaltnisse

In den verschiedenen Teilen des Reaktors wurden die dort jeweils vorherrschenden
Stromungsbedingungen bestimmt. Dazu wurde die Reynoldszahl Gber dem Gas- sowie
dem FlUssigkeitsvolumenstrom aufgetragen und in die Bereiche laminar (Re<2100),
transitionell (Ubergangsbereich, 2100<Re<4000) und turbulent (Re>4000) eingeteilt.
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Glasbauteile

In den Glasbauteilen des Risers (Durchmesser dinnen=45 mm, s.Kap.4.2) wird davon
ausgegangen, dass fur die Leerrohrgeschwindigkeit die Einzelgeschwindigkeiten von
Gas- und Flussigphase addiert werden kdnnen. Es ergibt sich flr die Reynoldszahlen in
diesen Bereichen des Reaktors untenstehendes Bild (Abb.5.11). Dabei zeigt sich, dass

in allen flr die Praxis relevanten Betriebsbereichen eine turbulente Strémung
angenommen werden muss.
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Abb.5.11: Reynoldszahl in Abhangigkeit vom Flussigkeits- und Luftvolumenstrom in
den Glasbauteilen

Keramikmonolithe

Ganz anders stellen sich die Verhaltnisse in den Kapillaren der Keramikmonolithen
(Abmessungen s.Kap.4.1) dar. Auch hier werden die Einzelgeschwindigkeiten von Gas-
und Flussigphase addiert. LaRt man bei der Berechnung der Reynoldszahlen
Wandreibungseffekte aul3er Acht, so ergibt sich in Abbildung 5.12 dargestelltes Bild, die
Stromung ist durchgangig laminar.
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Abb.5.12: Reynoldszahl in Abhangigkeit vom Flissigkeits- und Luftvolumenstrom in
den Keramikmonolithen

Bei der Ermittlung der Reynoldszahlen im Downcomer (Abstrombereich) wird davon
ausgegangen, dass dieser von keinerlei Gasblasen durchstromt wird. Die Reynoldszahl

wird deshalb nur in Abhangigkeit vom Flussigkeitsvolumenstrom aufgetragen
(Abb.5.13).
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Abb.5.13: Reynoldszahl in Abhangigkeit vom Flussigkeitsvolumenstrom im
Downcomer
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Bedingt durch den kleinen Durchmesser (d=11,5mm) und die daraus resultierenden
hohen Stromungsgeschwindigkeiten, liegt im Downcomer bei allen im Rahmen dieser

Arbeit eingestellten Pumpenleistungen eine deutlich turbulente Stromung vor.

Zusammenfassend lasst sich der Schluss ziehen, dass bei keinem der in dieser Arbeit
untersuchten Betriebsparameter ein ausgepragtes Ubergangsgebiet durchlaufen wird.
Man bewegt sich entweder deutlich im laminaren oder aber deutlich im turbulenten
Bereich. Es wird deshalb davon ausgegangen, dass eventuelle Springe im
Stoffubergangsverhalten bei Veranderung der Betriebsparameter nicht auf einen

Umschlag zwischen laminarer und turbulenter Stromung zurtckzufihren sind.

5.2.2 Blasenverhalten im Abscheidebecken

Das Abscheidebecken dient zur Abtrennung der Gasblasen aus der Zweiphasen-
stromung im Reaktor. Die im Kapitel 3.4.2 hergeleitete Gleichung fur den
Blasenaufstieg dient hier zur theoretischen Abschatzung einer erfolgreichen
Abscheidung und ist in Abbildung 5.14 dargestellt. Die in dieser Arbeit verwendeten
Begasungsplatten erzeugen unterschiedliche Blasengroflen, die durch senkrechte
Linien im Diagramm Schnittpunkte mit der Gleichung bilden. Die in den Reaktor
eingebrachten Blasen sind in allen Versuchen <2,1imm und die Blasenaufstiegs-
geschwindigkeit damit im Bereich der freien Aufwartsstromung im Reaktorkopf unter
0,22m/s. Auch bei Koaleszenz der Blasen ist die maximale Blasenaufstiegs-

geschwindigkeit 0,22m/s, da die Blasen immer kleiner als 10mm bleiben.
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Abb.5.14: Blasenaufstiegsgeschwindigkeit in Abhangigkeit der Blasengrolie,
Gleichung 3.41

Die Fullhéhe im Abscheidebecken der Stromungsreaktors liegt zwischen 20 und 60mm
(s.Kap.5.3.8). Damit ergibt sich eine reale Zeit, die die Blasen fir den freien,
senkrechten Aufstieg im Reaktorkopf benétigen, nadmlich von 0,1 bis 0,4s bei einer
Blasengroflle von 1,1 bis 2,imm. Durch die Stromung der FlUussigkeit im Abscheide-
becken steigen die Blasen allerdings nicht senkrecht auf, sondern in einem hier nicht
weiter quantifizierten Winkel. Bei Annahme eines Aufstiegswinkels der Blasen von 45°
ergibt sich eine Aufstiegszeit zwischen 0,13 und 0,6s. Damit die Blasen vollstandig aus
der Flussigkeit abgeschieden werden konnen, muss die FlUssigkeit diese Zeit
mindestens im Abscheidebecken verweilen bevor sie durch die Pumpe wieder in den
Abstrombereich des Reaktors gefordert wird. Die Verweilzeit einzelner Teile und des

kompletten Reaktors kdnnen durch Mischzeitversuche bestimmt werden.

5.2.3 Mischzeitbestimmung

Die am Institut fir Bioverfahrenstechnik durchgefihrten Versuche in dem baugleichen
biologischen Reaktor (s.Kap.4.4.2) zeigen die in Abbildung 5.15 dargestellten Verlaufe
der Mischzeiten des Reaktors. Die Mischzeiten wurden mit der grofdten hier
verwendeten Blasengrofe von 2,1mm und bei einem Luftvolumenstrom von 2,6l/min
(Begasungsrate ca.1,5vvm) durchgefuhrt. Die Versuche zeigen eine Abnahme der
Mischzeiten mit steigendem Volumenstrom der Flussigkeit bei konstantem

Luftvolumenstrom. Die maximale Mischzeit liegt bei ca.35s und die minimale bei ca.5s.
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Es ist auRerdem zu erkennen, dass die Mischzeit des Abscheidebeckens immer
oberhalb der Aufstiegszeit der Blasen liegt und ab 9l/min fast konstant verlauft. Bei
Versuchen mit kleineren Blasen wurde allerdings beobachtet, dass ein bestimmter
Anteil der Blasen mit in den Rlckstrom gezogen wird. Dieser Effekt kommt vermutlich
daher, dass die Blasen bei den realen Stromungsverhaltnissen im Abscheidebecken
nicht frei aufsteigen kdnnen, sondern mit der Strdmung mitgerissen werden. Der Anteil
der mitgerissenen Blasen wurde im Rahmen dieser Arbeit nicht quantifiziert, da die
notwendige Messtechnik sehr aufwendig ist und nicht vorlag. Der Anteil der
mitgerissenen Blasen fuhrt allerdings dazu, dass der relative Gasgehalt im Reaktor ab
dem Moment ansteigt, bei dem der Blasenanteil im Ruckstrom merklich steigt.
Versuche mit héheren Luftvolumenstromen zeigten eine Abnahme der Mischzeit bei
kleinen FlUssigkeitsvolumenstromen. Bei grofden Flussigkeitsvolumenstromen hat der

Volumenstrom der Luft allerdings keinen Einfluss auf die Mischzeiten im Reaktor.
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Abb.5.15: Mischzeiten des Reaktors, 2 SiC Monolithen, 2,6l//min Luftvolumenstrom,
2,1mm Blasen

5.3 Volumetrischer Stoffubergangskoeffizient k. a

In den folgenden Kapiteln werden die durchgeflhrten experimentellen Versuche zum
volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten k,a ausgewertet und die Messwerte
diskutiert. Es werden folgende Untersuchungen beschrieben: die Reproduzierbarkeit

der Messungen (Kapitel 5.3.1), die Standardisierung eines k a Werts (Kapitel 5.3.2), die
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Variation des Katalysators (Kapitel 5.3.3) und die Einflisse der BlasengroRe, der

keramischen Monolithe und des Flllstands (Kapitel 5.3.4-7).
5.3.1 Reproduzierbarkeit

Im Rahmen dieser Arbeit wurden zahlreiche Versuche zur Uberprifung der
Reproduzierbarkeit wiederholt. Es kam in der Regel zu einer Bestatigung der schon
gefundenen Abhangigkeiten. Abbildung 5.16 zeigt Beispiele dieser Wiederholungs-
versuche zur Bestimmung des volumetrischen Stofflbergangskoeffzienten k.a bei
unterschiedlichen Volumenstromen und BlasengroRen. Die Reproduzierbarkeit des
verwendeten Systems ist gegeben, wenn alle Anwendungsvorschriften sorgfaltig
beachtet werden.

0,70
0.60 | 1,1mm Blasen, 21,6l/min

0,50 - 1,4mm Blasen, 21 6l/min
0,40 -
0,30 -

0,20 ~
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1,4mm Blasen, 10,8//min
0,10

0,00 T T T T T
0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0 12,0

Luftvolumenstrom [l/min]
Abb.5.16: Reproduzierbarkeit der Versuche (3fach Wiederholung), 2 SiC Monolithen,

jeweils konstanter FlUssigkeitsvolumenstrom

5.3.2 Einfluss der Temperatur

Durch einen Versuch mit ausgeschalteter Kihlung konnte der Einfluss der Temperatur
auf den k a Wert nachgewiesen werden. Durch die Umwalzung der FlUssigkeit mit zwei
Zahnradpumpen erwarmt sich die Flussigkeit im Reaktor wahrend eines Versuch um bis
zu 15°C. Die dadurch stattfindende Erhdhung des kia Werts ist in Abbildung 5.17 zu
erkennen. Bei allen anderen Versuchen wurde durch einen Warmetauscher die

Temperatur im Reaktor bei 23°C konstant gehalten (s.Kap.4.2.2).



94 5 ERGEBNISSE UND DISKUSSION

kLa Wert [1/s]

0 20 40 60 80 100
Zeit [min]

Abb.5.17: Einfluss der Temperatur auf den kia Wert, 2 SiC Monolithen, 6l/min

Luftvolumenstrom, 21,61/min Flussigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen

Der mittels der oben dargestellten Messungen ermittelte Korrelationsfaktor flir Medien
mit unterschiedlichen Temperaturen weicht von der von /de Ory, 1999/ aufgestellten
Beziehung ab (Gl.3.24). Zur Ermittlung des tatsachlichen Temperatureinflusses im hier
verwendeten System mussen noch weitere Versuche mit Temperaturvariation

durchgefuihrt werden. Dies ist nicht im Rahmen dieser Arbeit geschehen.
5.3.3 Katalysatorvariation

Der Katalysator hat einen grof3en Einfluss auf die Reaktionsgeschwindigkeit. Bei zu
hoher Konzentration reagiert der Sauerstoff schon in der Flussigkeitsgrenzschicht. Die
Zweifilmtheorie ist in diesem beschleunigten Bereich nicht mehr glltig (s.Kap.3.3.2), da
sie von rein diffusiven Vorgangen ohne chemische Reaktion in der Grenzschicht
ausgeht. Der Sauerstoffverbrauch wird dann nicht mehr durch die hydrodynamischen

Bedingungen bestimmt und die Reaktionsordnung andert sich.

Die [Co?']-lonen Konzentration liegt bereits vor Zugabe des Katalysators in das
Natriumsulfitsystem bei einem Wert von [Co?*] < 1-10®mol/l durch den Phosphatpuffer.
Die Summe der katalytischen Stoffe, die durch chargenbedingte Verunreinigungen der
Ausgangsstoffe in Losung sind [Pb, Fe, Cu] kommt hinzu. Wird nur Kobalt als
katalytisch wirksam angenommen, kann sich die Zugabe des Katalysators erst ab einer

Konzentration (ber 1-10°mol/l bemerkbar machen. Wird der Einfluss der
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Konzentrationserhbhung nachgewiesen, kann die Summe der anderen mdglichen

Katalysatoren vernachlassigt werden.

Zur Bestimmung der Grenzen der Katalysatorkonzentration in dieser Arbeit wurden
unterschiedliche  Katalysatormengen zu dem  Sulfitsystem  hinzugegeben.
Standardmenge des Kobaltkatalysators im 0,5 molaren Sulfitsystem war 5-10°mol/l
(s.Kap.4.3.1). In der Abbildung 5.18 sind Messpunkte von Versuchsreihen mit 1,4mm
grof3en Blasen, zwei Siliziumkarbidmonolithen und einem Luftvolumenstrom von 61/min
(ca.3vvm) eingetragen. Der Volumenstrom der Flussigkeit betrug 10,8 bzw. 21,6l/min.
Die zugegebene Katalysatormenge lag zwischen 1:10™ und 5-10?mol/l. Die Auswertung
der Versuche zeigt, dass das Sulfitsystem bis zu einer Katalysatorkonzentration von
5:10*mol/l im nicht-beschleunigten Bereich liegt. Erst ab einer hdheren Konzentration
kommt es zu einer verhaltnismalig deutlichen Zunahme des volumetrischen Stoff-

ubergangskoeffizienten.
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Abb.5.18: Katalysatorvariation im 0,5molaren Sulfitsystem, 2 SiC Monolithen, 6l/min

Luftvolumenstrom, 1,4mm Blasen

In der Abbildung 5.19 werden die gemachten Beobachtungen bestatigt. Bei den
Versuchen mit zwei Siliziumkarbid- bzw. Cordieritmonolithen, BlasengroRen von 1,1
und 1,7mm und einem FlUssigkeitsolumenstrom von 21,6 bzw. 10,8l/min verliefen die
Versuche ohne Katalysatorzugabe identisch zu den Versuchen mit 5:10° und
510*mol/l. Bei standardmaRiger Verwendung einer Katalysatorkonzentration von
5-10°mol/l in dieser Arbeit kann somit der nicht-beschleunigte Bereich vorausgesetzt

werden.
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Abb.5.19: Einfluss der Katalysatorkonzentration auf den Versuchsverlauf
5.3.4 Standardisierung eines k a Werts

In den durchgefiihrten Versuchsreihen zur Bestimmung des volumetrischen
Stoffubergangskoeffizienten ki a wurden zahlreiche Parameter wie die Geometrie der
Monolithen, die Blasengrofle und die Volumenstrome variiert. Um den jeweiligen
Einfluss bewerten zu kdnnen, wurde ein sogenannter ,Standardversuch® eingefuhrt. Alle

Variationen des Systems kdnnen mit diesem Standardversuch verglichen werden.

Der Standardversuch wird mit zwei Siliziumkarbid-Monolithen, die mit einem 10mm
grolen Abstand hintereinander gesteckt sind, bei einem konstanten Luftvolumenstrom
von 6l/min (ca.3vwvm) und einem Volumenstrom der Flussigkeit von 10,8//min
durchgefuhrt, was dem Betrieb des Reaktors mit einer Zahnradpumpe unter voller
Leistung bedeutet. Die berechnete BlasengroRe betragt 1,4mm (s.Tab.4.2). Mit den
Bedingungen wurde ein k.a Wert von 0,18s™ gemessen. Dieser ,Standard-k a“ dient als

Vergleichsgrundlage in den folgenden Kapiteln (Tab.5.2).

Tab.5.2: Standardversuch der k.a Wert Bestimmung

Monolithen 2 SiC mit 10mm Abstand
Volumenstrom der Luft 6 I/min (ca.3vvm)
Volumenstrom der Flissigkeit 10,8 I/min
Blasengrol3e 1,4 mm
gemessener k,a 0,18 s™
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5.3.5 Einfluss der Volumenstrome

Volumenstrom der Luft (Begasungsrate)

Zur Bestimmung des oben genannten Standard-k.a Werts wurde eine Versuchsreihe
durchgefuhrt, bei der der Volumenstrom der Luft, wie in Kapitel 4.3.3 beschrieben, in
Stufen von 1I/min (entspricht ca.0,5vvm) erhéht wurde. In der Abbildung 5.20 ist der
Verlauf des volumetrischen Stoffiibergangskoeffizienten Uber dem Luftvolumenstrom

aufgetragen.
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Abb.5.20: ,Standardisierungsversuch®, 2 SiC Monolithe, 10,8l//min Flussigkeits-

volumenstrom, 1,4mm Blasen

Der Verlauf dieser Kurve gibt den Verlauf aller Versuche, die mittels Erhdhung des
Luftvolumenstroms durchgefuhrt wurde, exemplarisch wieder. In dem vorgestellten Fall
fallt die Steigung der Kurve nach einer anfanglich Erhdhung des volumetrischen Stoff-
ubergangskoeffizienten ab einem Luftvolumenstrom von ungefahr 6l/min ab. Die
mathematische Naherung der Kurven war in allen untersuchten Falle potenziell mit
einer sinkenden Steigung. In einigen Fallen lief der k,a Wert sogar gegen einen Grenz-

wert oder fiel auf ein geringeres Niveau ab einem Luftvolumenstrom von 6l/min.

Mit einem ,Fadenkreuz” (, ) ist in der Abbildung 5.20 und in allen spateren
Abbildungen der oben beschriebene Standardversuch (Kap.5.3.4) gekennzeichnet. Mit
Hilfe des Fadenkreuzes lasst sich der Einfluss der jeweiligen variierten Parameter, die
im Diagramm dargestellt werden, auf den volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten

erkennen.
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Volumenstrom der Flissigkeit (Umpumprate)

An dem verwendeten Versuchsstand kann nicht nur der Volumenstrom der Luft,
sondern auch der Volumenstrom der FlUssigkeit variiert werden. Hierfur stehen zwei
Zahnradpumpen zur Verfugung. Die Pumpen sind parallel geschalten und der
umgepumpte Flussigkeitsvolumenstrom durch den Reaktor erreicht bei voller Leistung
der Pumpen einen Wert von 21,6l/min. Eine Pumpe unter voller Leistung bzw. beide
Pumpen bei jeweils 50% Leistung liefern einen Flissigkeitsvolumenstrom von 10,8l/min.
Ein FlUussigkeitsvolumenstrom von maximal 3I/min wird durch einen Airliftbetrieb des
Reaktors erreicht. Hierbei sind die Pumpen abgebaut und eine Flissigkeitsumwalzung
wird nur durch die aufsteigenden Blasen erreicht. Bei eingebauten Pumpen erreicht die
Einstellung von jeweils 20% der Maximalleistung den gleichen Flussigkeits-

volumenstrom.

Die unterschiedlichen FlUssigkeitsvolumenstrome haben einen Einfluss auf den
volumetrischen Stofflibergang, wie in Abbildung 5.21 zu erkennen. In der Abbildung
sind Versuche dargestellt, bei denen der Luftvolumenstrom konstant gehalten und der

Volumenstrom der Flussigkeit im Laufe des Versuchs erhoht wurde.
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Abb.5.21: Einfluss des Flussigkeitsvolumenstroms, 2 SiC Monolithen

a: 2,1'mm Blasen; b: 1,7mm Blasen; ¢: 1,4mm Blasen; d: 1,1mm Blasen
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Fir die Versuche wurden unterschiedliche Begasungsplatten in das System eingebaut,
die zu unterschiedlichen Blasengrofen fiuhren (s.Kap.4.2). Bei den beiden groleren
PrimarblasengrofRen (a:2,1 und b:1,7mm) zeigte die Erhohung des FlUssigkeits-
volumenstroms keinen Einfluss auf den kia Wert. Erst ab einer Primarblasengrdlie
kleiner 1,7mm kam es zu einer Erhdhung des Stoffubergangs bei Erhdhung des
Flussigkeitsvolumenstroms. Der Einfluss auf den kia Wert war dabei bei hohem
Luftvolumenstrom (>6l/min) deutlicher als bei niedrigem (<4l/min). Ahnlich wie der
Einfluss des Luftvolumenstroms scheint es auch hier ein Maximum zu geben, nach dem
eine weitere Erhdhung des Volumenstrom der Flussigkeit keine Verbesserung des

Stofflibergangs mehr liefert.

Vergleicht man die Kurven mit den Messungen bei Erhdhung des Luftvolumenstroms,
erkennt man das hohere Anfangsniveau der kaa Werte. Bedingt durch die
Reaktorkonstruktion kommt es bei geringen Flussigkeitsvolumenstromen zur Bildung
eines Schaumteppichs unterhalb der Keramikmonolithen. Dieser Schaumteppich wird
bei einer Flussigkeitsvolumenstromerhéhung erst bei Werten von ca. 12l/min zerstort,
und es kommt dann zu einer gleichmaligeren Vermischung der beiden Phasen im
System. Der Stoffibergang ist in dem Schaumteppich mit einem verringerten
Flissigkeitsanteil und einem erhdhten Luftblasenanteil verstarkt und sorgt so fur die

hoéheren k a Werte.

Kommt es durch eine Erhdhung des Luftvolumenstroms zu keiner weiteren deutlichen
Zunahme des kia Werts, kann der StoffUbergang durch eine Steigerung des
Volumenstroms der Flussigkeit noch weiter verbessert werden. Wenn die maximale
Gasbeladung des Systems erreicht ist, fuhrt eine Volumenstromerhéhung der
FlUssigkeit zu einer verbesserten Dispergierung des Gases in der Flussigkeit.
Aulerdem kommt es bei hohen Flussigkeitsvolumenstromen und kleinen Blasen zu
einer gesteigerten Gasbeladung des Systems, da nicht mehr alle Blasen im Abscheide-
becken genigend Zeit zum Entgasen haben, sondern im System rezirkuliert werden.
Abbildung 5.22 zeigt eine Draufsicht auf das offene Abscheidebecken bei Betrieb des
Reaktors mit zwei SiC Monolithen, aber mit verschiedenen Begasungsplatten
(PrimarblasengroRe 2,1 und 1,1mm). Der Volumenstrom der Flussigkeit und der Luft

war bei beiden Versuchen identisch (10l/min).
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Abb.5.22: Abscheidebecken bei unterschiedlichen Begasungsplatten, 2 SiC

Monolithen, 10,0l/min Luft- und 10,0l/min Flussigkeitsvolumenstrom

Wahrend beim Einsatz der grobpordésen Begasungsplatte (2,1mm Blasen) ein
deutliches Entgasen uber dem Riser zu beobachten ist, erscheint die Flussigkeit bei der
feinpordésen Begasungsplatte (1,17mm Blasen) milchig, bedingt durch den hohen Anteil
an Kleinstblasen. Bei diesen Kleinstblasen kann davon ausgegangen werden, dass sie

zu einem gewissen Anteil mit der Flussigkeit in den Downcomer gerissen werden.

5.3.6 Einfluss der Blasengrtli3e

Die Abbildung 5.23 zeigt den EinfluR der gerechneten Primarblasengréfe auf den k.a
Wert. Die PrimarblasengroRe wurde durch den Einbau von unterschiedlichen
Begasungsplatten in den Reaktor variiert. Die Versuche wurden mit zwei SiC
Monolithen bei 10,8//min Flussigkeitsvolumentrom durch eine stufenweise Erhéhung
des Luftvolumenstroms durchgefiihrt. Abbildung 10.1 im Anhang stellt die Ergebnisse
eines Versuchs mit den gleichen Bedingungen allerdings mit Cordierit Monolithen dar.
Der ermittelte Einfluss ist bis zu einem Luftvolumenstrom von 6l/min identisch. Danach

fallen die Werte von Cordierit deutlich zurtick.
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Abb.5.23: Einflu der BlasengréfRe auf den k.a Wert, 2 SiC Monolithen, 10,8//min

Fllssigkeitsvolumenstrom

Der Einfluss der Primarblasengrofle ist deutlich zu erkennen. Umso kleiner die in das
System eingebrachten Blasen sind, desto grofRer ist der volumetrische Stoffubergangs-
koeffizient. Eine Verkleinerung der Blasen fuhrt zu einer Erhdhung der spezifischen
Stoffaustauschflache und damit zur Erhdhung des kia Werts. Auf den Einfluss des
relativen Gasgehalts in Abhangigkeit von der Blasengrof’e auf den kia Wert wird in
Kapitel 5.4 eingegangen. Inwieweit fir die Erzeugung der kleineren Primarblasen ein

héherer Leistungseintrag notwendig ist, wird in Kapitel 5.5 ausfihrlich geklart.

In den Diagrammen auch zu erkennen ist eine Abnahme der Kurvensteigung in allen
untersuchten Fallen. Eine Erhdhung des Luftvolumenstroms Uber die Grenze von 6l/min
hinaus fuhrt zu einer geringeren Zunahme des kia Werts als im Bereich bis 6l/min

(Begasungsrate ca.3vvm).

Tragt man den Einfluss der BlasengrofRe fur den Standardversuch in ein getrenntes
Diagramm ein, so ergibt sich der in Abbildung 5.24 dargestellte Verlauf. Zusatzlich sind
auch noch die Verlaufe bei einem Luftvolumenstrom von 4 und 8l/min aufgetragen. Die
hier zu erkennende Abhangigkeit der Parameter wird in der Modellierung in Kapitel 6
uberpruft. Eine Verkleinerung der Primarblasen von 1,7 auf 1,1imm bedeutet fur die

untersuchten Falle eine Zunahme des ki a Wertes um ungefahr 84%.
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Abb.5.24: Einfluss der PrimarblasengréRe im Standardversuch, 2 SiC Monolithen,

10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom

Welchen Einfluss die Primarblasengrélie auf die Bildung einer Taylorstromung in den
porosen Keramikkapillaren hat, wird im Rahmen dieser Arbeit nicht geklart. Vermutlich
liegen erst die Blasendurchmesser der Begasungsplatte 3 mit 1,1mm unterhalb der
Kapillardurchmesser. Inwiefern sich die Blasen aber beim Eintritt in die Kapillaren
vereinigen und eine Taylorstromung bilden, kann bei den angelegten Volumenstromen

nicht beobachtet werden.

Nadelkissen

Fur einige Versuchsreihen dieser Arbeit wurde am IKKM ein Nadelkissen zur Begasung
des Reaktors konstruiert (s.Kap.4.2). Die zugrundeliegende Idee des Nadelkissens ist,
jedem Kanal im Monolithen einzeln Luft direkt zuzufiihren. Dadurch wird zum einen eine
mogliche Koaleszens der Blasen im Anstrombereich unterhalb der Monolithen
verhindert. Zum anderen wird direkt in den Monolithkanalen eine Taylorstromung

realisiert.

In den Versuchen konnte das Nadelkissen allerdings die Erwartungen nach
Literaturangaben /Kawakami, 1989b/ eines hohen volumetrischen Stoffubergangs-
koeffizienten nicht erflllen. Die Abbildung 5.25 steht beispielhaft fur Versuchs-

ergebnisse, die mit dem Nadelkissen erzielt wurden.
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Abb.5.25: Begasungseinheit Nadelkissen, 10,8//min Flissigkeitsvolumenstrom

Im vorliegenden Kapitel wird nachgewiesen, dass ein Kriterium fur einen hohen k a-
Wert ein geringer Blasendurchmesser ist. Die verwendeten Nadeln weisen mit einem
Innendurchmesser von ungefahr 0,5mm jedoch einen groReren Querschnitt als dies bei
den Poren der Begasungsplatten der Fall ist. Der nach Gleichung 3.27 berechnete
Blasengrofie ergibt sich zu 2,8mm. Das resultierende geringere Oberflachen-Volumen-

Verhaltnis der Blasen schlagt sich in einem verminderten k a- Wert nieder.

Eine weitere Ursache flr die niedrigen kia Werte liegt im Stromungsverhalten im
Bereich zwischen Begasungsplatte und Monolithen. Dieser Bereich ist im
konventionellen Aufbau mit porésen Begasungsplatten durch ein stark turbulentes
Stromungsverhalten gekennzeichnet. Dieser Bereich, der aufgrund der Turbulenz und
des deutlich erhdhten relativen Gasgehalts sehr gute Voraussetzungen flr den
Sauerstofftransport in die Flissigkeit bietet, entfallt beim Einsatz des Nadelkissen, da
die Begasung erst im Monolithen erfolgt. Vor diesem Hintergrund erscheint ein Einbruch

der k a- Werte bei dieser Begasungseinheit plausibel.

Neben seinen geringen kia Werten, kann das Nadelkissen auch wegen seiner
Sensibilitdt gegenlber mechanischer Beanspruchung und wegen seiner
problematischen Handhabung beim Einbau nicht Uberzeugen. Im Umkehrschluss
besteht aber durch den Einsatz des Nadelkissens die Moglichkeit, explizit den Anteil der
Monolithen am Sauerstoffibergang ohne den Einfluss der Reaktorbasis zu bestimmen.
So ergibt sich zum Beispiel bei einem Volumenstrom der Luft von 6,0 I/min und

ansonsten Standardbedingungen (s.Kap.5.3.5) ein ki,a Wert von 0,18 1/s. Bei
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Verwendung des Nadelkissens wurde bei ansonsten gleichen Bedingungen ein k.a

Wert von 0,08 1/s gemessen, also 44% des Standardwerts.

5.3.7 Einfluss der keramischen Monolithe

Monolithanzahl

Durch die Baukastenweise des hydrodynamischen Screeningreaktors kénnen mehrere
Keramikmonolithen mit einem Abstand von jeweils 10mm hintereinander geschaltet
werden. Es wurden Versuche mit keinem und bis zu vier Siliziumkarbidmonolithen
durchgefuhrt. Bei den Versuchen ohne Monolith wurde ein Glasrohr in den Reaktor
eingebaut. Das Flussigkeitsfullvolumen des Reaktors war immer identisch. Die
Versuchsreihe mit keinem Monolithen ist in Abbildung 10.2 im Anhang dargestellt,
aullerdem der nur geringe Einfluss der Monolithanzahl auf den kia Wert bei einem

Fussigkeitsvolumenstrom von 3l/min (Airlift).

Die Abbildung 5.26 zeigt die kia-Werte in Abhangigkeit der Monolithenanzahl. Der
Einfluss der Monolithanzahl auf den k,a Wert ist bei einem Volumenstrom der
Flassigkeit von 10,8//min deutlich: Der Einbau von mehreren Monolithen (Lange eines
einzelnen Monolithen 150mm) erhéht den Stofflibergang im Reaktor. Wie auch schon
bei dem in Kapitel 5.3.6 betrachteten Primarblasengrofieneinfluss, kommt es auch hier

zu einem degressiven Verlauf.

0,50
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-& 2 Monolithen
0,40 1 &3 Monolithen
— -o- 4 Monolithen
= 0,30 +
5
< 0,20
© ]
~ H
0,10 -
0,00 ‘ ‘ ‘

0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0 12,0
Luftvolumenstrom [I/min]

Abb.5.26: Einfluss der Monolithenanzahl auf den kia Wert, SiC Monolithen mit

Abstand, 10,8I/min Flissigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen
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In Abbildung 5.27 ist die Abhangigkeit des kia Werts von der Monolithanzahl des
Standardversuchs bei unterschiedlichen Luftvolumenstromen aufgetragen. Im
Diagramm zeigt sich eine Zunahme des ki a Werts von etwa 50% bei einer Erhdhung
des Monolithanzahl des Standardversuchs von zwei auf vier Monolithen. So erhéht sich
zum Beispiel der k a Wert bei einem Luftvolumenstrom von 6l/min von 0,18 auf 0,27 1/s
und bei 8l/min von 0,21 auf 0,32 1/s.

0,50
-&- \V/L=4l/min
0,40 1 -e-VL=6I/min
_ - VL=8I/min
2]
= 0,30 4
5
< 0,20
©
|
X
0,10 ~
0,00 ‘ ‘ ‘ |

0 1 2 3 4 °
Monolithanzahl [-]

Abb.5.27: Einfluss der Monolithanzahl mit Abstand auf den k.a Wert des Standard-

versuchs, SiC Monolithen, 10,8l/min Fllssigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen

Zur Uberpriifung des Einflusses der Anzahl an eingebauten Monolithen auf den
Volumenstrom der Flussigkeit, wurde der Volumenstrom in Abhangigkeit der
Monolithenanzahl bestimmt. Es ist deutlich zu erkennen, dass die Monolithenanzahl zu
keiner Veranderung des Volumenstroms flhrt bei identisch eingestellter Pumpen-
leistung (Abb.10.3 im Anhang).

Monolithlange

Anstelle von mehreren gleichlangen Monolithen hintereinander mit einem jeweiligen
Abstand von 10mm konnen auch einzelne langere Monolithen in den Reaktor eingebaut
werden. In Abbildung 5.28 ist der Vergleich unterschiedlicher Monolithlangen bei zwei

verschiedenen BlasengrofRen aufgefuhrt.
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Abb.5.28: Einfluss der Monolithlange auf den k,a Wert, SiC Monolithen, 10,8//min

Flassigkeitsvolumenstrom, oben:, 1,4mm Blasen, unten: 1,1Ymm Blasen

Der Einfluss der Monolithlange ist deutlicher als der Einfluss der Monolithanzahl.
Langere Monolithen liefern einen hoheren kia Wert. Der Langeneinfluss ist bei
kleineren Blasen ausgepragter als bei grofieren. Vergleicht man die Abbildung 5.28 mit
der Abbildung 5.26 erkennt man, dass bei einem Luftvolumenstrom (bei ansonsten
auch gleichen Bedingungen) die Abweichung des ki a Werts bei nur 0,01 1/s liegt. Diese
nur geringfugige Verbesserung des k a Werts bei Verwendung von langeren Monolithen
ohne Abstand wird erganzt durch die Untersuchungen zum Einfluss des Abstands

zwischen den Monolithen (s.u.).

Beim Einbau nur eines Monolithen mit einer Lange von 70mm in den Reaktor musste
aus konstruktiven Grinden ein groferes Glasstlck hinter den Monolithen eingebaut

werden. Der somit grof3ere Bereich mit erhdhtem Gasgehalt verglichen mit den anderen
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Reaktorbauteilen und den anderen Versuchen fihrt dazu, dass der Versuch mit einem
70mm langen Monolithen einen fast identischen bzw. sogar einen héheren k a Wert als
der 150mm lange Monolith liefert.

Durch die Versuche mit unterschiedlichen Monolithlangen wurde der auch schon in den
vorangegangenen Kapiteln ermittelte optimale Betriebsbereich des Reaktors bei einem
Luftvolumenstrom von 6 I/min bestatigt. Auch hier verlauft die Kurvensteigung Gber den
ganzen Bereich des Luftvolumenstroms degressiv und ab einem Luftvolumenstrom von
6l/min (ca.3vvm) verringert sich die Steigung bei allen untersuchten Fallen fast auf den
Wert Null.

Da der Standardversuch mit zwei Monolithen (je 150mm) mit Abstand durchgefihrt
wird, kann der Einfluss der Monolithlange ohne Abstand auf den kia Wert nicht
unmittelbar fur den Standardversuch abgeschatzt werden. In Abbildung 5.29 ist
trotzdem der Einfluss der Monolithlange auf den k a fur unterschiedliche Luftvolumen-
strome aufgetragen. Bei einem geringeren Luftvolumenstrom von 4l/min nimmt der k.a
Wert um 60% zu bei einer Verlangerung des Monolithen um 60%. Bei Luftvolumen-
stromen von 6 und 8I/min dagegen um ungefahr 80% bei gleicher Verlangerung. Die

Blasengrdfe und der Flussigkeitsvolumenstrom entsprechen dem Standardversuch.
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Abb.5.29: Einfluss der Monolithlange auf den k,a Wert, SiC Monolithen, 10,8l/min

Flussigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen

Monolithabstand

Die Keramikmonolithen kénnen in dem verwendeten Screeningreaktor mit einem

Abstand von 10mm und ohne Abstand hintereinander eingebaut werden. Sind die
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150mm langen Monolithen mit einem Abstand von 10mm verschaltet, erhoht sich die
Anzahl der Ein- und Ausstrombereiche fir das Blasen-Flissigkeitsgemisch im System.
Die sich in den Kapillaren bildende Stromung reisst haufiger ab und muss sich neu
bilden.

Abbildung 5.30 zeigt den Verlauf des volumetrischen Stofflibergangskoeffizient k.a flr
drei Monolithen von je 150mm Lange mit und ohne Abstand (ohne Abstand ergibt eine
Gesamtlange des Monolithen von 450mm) bei zwei unterschiedlichen Blasengrofien.
Bei der BlasengrolRe des Standardversuchs von 1,4mm gibt es eine nur leichte
Verbesserung des kia Werts von 0,01 1/s (5%), dagegen bei kleineren Blasen von
1,1imm einen Anstieg von 30% bei dem Standard-Luftvolumenstrom von 6l/min
(ca.3vvm). Eventuell ist als Grund fir diesen Anstieg ein unterschiedlicher Verlauf des
relativen Gasgehalts im Reaktor zu sehen. Eine detaillierte Begrundung fur das
Verhalten kann im Rahmen dieser Arbeit allerdings nicht geliefert werden. Hierzu waren
weitere Versuchsreihen mit und ohne Abstand bei unterschiedlichen Blasengréf3en und

Monolithlangen notwendig.
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Abb.5.30: Einfluss des Abstands der Monolithen, 3 SiC Monolithen, 10,8l/s

Flassigkeitsvolumenstrom

Monolithgeometrie

Die verwendeten Keramikmonolithen aus Cordierit und Siliziumkarbid unterscheiden
sich nicht nur im Werkstoff, sondern vor allem in der Geometrie ihrer Kanale. Die
Kanaldurchmesser von Cordierit sind kleiner als die von SiC (Tab.4.1). Durch eine

hdhere Anzahl von Kanalen und dunnere Wandstarken des Cordierits ergeben sich
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allerdings gleiche Anstromflachen und damit gleiche Strémungsgeschwindigkeiten in
den Kanalen (s.Kap.4.1). In Abbildung 5.31 sind zwei Messungen bei gleichen
stromungstechnischen Bedingungen, aber unterschiedlichen Monolithgeometrien

dargestellt.
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Abb.5.31: Einfluss der Geometrie der Monolithen, 2 Monolithen mit Abstand,

10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen

Bei einem Flussigkeitsvolumenstrom von 10,8//min, der dem Standardversuch
entspricht, ist der Unterschied des ki a Werts kleiner als ca. 5%. Der Einfluss wird hier
als nicht ausgepragt genug angesehen, um einen eindeutigen Einfluss der
unterschiedlichen Monolithgeometrie auf den k,aa Wert nachweisen zu koénnen.
Bezuglich eines fur die Immobilisierung wichtigen Oberflachen-zu-Volumen-Verhaltnis
liegt Cordierit in der Bewertung vor dem in dieser Arbeit verwendeten Siliziumkarbid
(s.Tab.4.1). Andere Bewertungskriterien zur Beurteilung der Immobilisierung wie
Oberflachenbeschaffenheit (Ladung, Hydrophilitat etc.) werden in dieser Arbeit nicht
berucksichtigt.

5.3.8 Einfluss des Fullstands im Abscheidebecken

Beim Hintereinanderschalten der Monolithen andert sich bei gleichem Reaktorfull-
volumen der Fullstand im Abscheidebecken. Zur Bestimmung des Einflusses dieses
Flllstands wurde ein Versuch durchgefliihrt, bei dem die Volumenstrome der Luft und

der FlUussigkeit konstant gehalten wurden, der Fullstand aber durch Ablassen von
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Flussigkeit in vorgegebenen Mengen variiert wurde. In Abbildung 5.32 ist die
Abhangigkeit des kia Werts vom Flllstand im Abscheidebecken aufgezeigt. Der
Luftvolumenstrom wurde bei diesem Versuch so angepasst, dass sich eine konstante
Begasungsrate von 2,2vvm ergab. Abbildung 5.33 zeigt eine Messung des k.a Werts
nur im Abscheidebecken. Der Reaktor wurde hierfir mit fast komplett gefulltem
Abscheidebecken betrieben, was einem Gesamtfillvolumen der Flussigkeit von 2700ml
(alle andere Versuche mit 1900ml) und einem Fullstand von 70mm entspricht. Statt der

Monolithen wurde ein 50mm kurzes Glasrohr eingebaut.

Summe der abgelassenen Flussigkeitsmenge [ml]
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| | | | | |
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Abb.5.32: Einfluss des Flllstands im Abscheidebecken, 2 SiC Monolithen,

21,61/min FlUussigkeitsvolumenstrom, 2,2vvm Begasungsrate, 1,4mm Blasen
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Abb.5.33: ki a Wert des Abscheidebeckens und des Reaktors mit 2 SiC Monolithen,

21,6l/min Flussigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen
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Die Messungen wurden mit dem in dieser Arbeit maximal moglichen Flussigkeits-
volumenstrom von 21,6l/min durchgefuhrt. Die in diesem Randbereich ermittelten

Erkenntnisse lassen sich auf den voraussichtlichen Betriebsbereich Ubertragen.

Im Verhaltnis zum sonst bei gleichen Bedingungen gemessenen k a Wert beim Betrieb
des Reaktors mit zwei Monolithen mit Abstand (in Abb. 5.33 mit ,k,a gesamt®
bezeichnet) weist das Abscheidebecken einen deutlich geringeren kia Wert auf. Bei
einem Luftvolumenstrom von 6l/min liegt der k.a Wert des Abscheidebecken bei nur
30% des Versuchs mit Monolithen. Grinde hierfur sind die schlechtere Durchmischung
des Abscheidebeckens und der wesentlich geringere relative Gasgehalt im Vergleich
zum Einstrombereich und zu den Monolithen. Der Einfluss des Abscheidebeckens auf
den gesamten Stofflibergangskoeffizienten wird aber erst ab einem hohen Fllstand
(>50mm) deutlich, wie Abbildung 5.32 zeigt. Bei sehr geringem Fullstand (<20mm)
werden Blasen von der Oberflache mit in den Rucklauf eingezogen. Dadurch erhoht
sich der relative Gasgehalt im Reaktor und damit auch der volumetrische

Stoffubergangskoeffizient.

Bei allen im Rahmen dieser Arbeit durchgefihrten Messungen mit Variation der
Monolithlange/-anzahl, Volumenstrome und BlasengrofRe lag der Fullstand zwischen 20
und 50mm. In diesem Bereich ist der kia Wert unabhangig von dem Fullstand. Der

Einfluss des Flllstands auf den k .a Wert kann somit vernachlassigt werden.

5.4 Relativer Gasgehalt im Reaktor

Der relative Gasgehalt ¢ (Gas- bzw. Blasenvolumen in der Flussigkeit bezogen auf die
Summe des Gas- und Flussigkeitsvolumens im Reaktor) stellt eine wichtige KenngroRe
zur Charakterisierung des Betriebsverhaltens des Stromungsreaktors dar. Kennt man
den Gasgehalt an einem bestimmten Betriebspunkt, so kdnnen sich in Korrelation mit
der BlasengrofRe Ruckschlisse auf die Stoffaustauschflache ziehen lassen. Im Rahmen
dieser Arbeit wurde die Abhangigkeit des k,a-Werts vom Volumenstrom der
umgepumpten Flissigkeit, sowie vom relativen Gasgehalt des Reaktors bestimmt. Der
Gasgehalt ist wiederum von den Volumenstréomen der Luft und der Flissigkeit und von
der Blasengrolle abhangig. Letzteres da sich durch eine langsamere Aufstiegs-

geschwindigkeit volumenmafig mehr kleinere als grofliere Blasen im Reaktor aufstauen.
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Die Ergebnisse der Gasgehaltsuntersuchungen leisten einen Beitrag zur Aussage Uber

den ,optimalen Betriebspunkt‘ des Strdomungsreaktors.

5.4.1 Einfluss des Gasgehalts im Reaktor

Je nach Strémungsbedingungen und Blasengrdlien andert sich der relative Gasgehalt
im Reaktor, wie genau wird in den nachsten Kapiteln erlautert. Der relative Gasgehalt
wird durch Auffangen des Gases nach dem plotzlichen Ausschalten von Begasungs-
einheit und Pumpen bestimmt (s.Kap.4.2.3). In Abbildung 5.35 sind Messungen zum
relativen Gasgehalt in Abhangigkeit des Luft- und Flussigkeitsvolumenstroms und der
Blasengrofie in dreidimensionaler Form aufgezeigt. Bei geringen Volumenstromen der
Flussigkeit (<7,8l/min) konnte der relative Gasgehalt mit der in Kapitel 4.2.3
vorgestellten Methode nicht zuverlassig und reproduzierbar ermittelt werden. Wie schon
in Kapitel 5.3.5 beschrieben, bildet sich bei geringen Flussigkeitsvolumenstromen
unterhalb der Keramikmonolithen ein Schaumpolster aus. Dieser undefiniert erhdhte
Luftblasenanteil sorgt vermutlich fur die stark schwankenden Gasgehaltmessungen im
unteren Geschwindigkeitsbereich. Dieser Bereich wird in den Diagrammen in Abbildung
5.34 nicht dargestellt.
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Abb.5.34: Relativer Gasgehalt bezogen auf Reaktorflllvolumen
a: 2,1'mm Blasen; b: 1,7mm Blasen; ¢: 1,4mm Blasen; d: 1,1mm Blasen

In den Diagrammen ist zu erkennen, dass der relative Gasgehalt mit steigendem
Luftvolumenstrom zunimmt und mit steigendem Flissigkeitsvolumenstrom abnimmt.
Dieses Verhalten ist wahrend aller durchgefihrten Versuche schon mit bloRem Auge
erkennbar. Die Versuche zeigen aullerdem, dass mit kleineren Blasen die maximal
mdgliche Gasbeladung des Reaktors (im Rahmen der in dieser Arbeit variierten
Parameter) bei Erhéhung des Luftvolumenstroms schneller erreicht ist als mit groReren
Blasen bei gleichem Gasgehaltsmaximum. In der Auftragung des relativen Gasgehalts
uber dem Volumenstrom der Flussigkeit erkennt man, dass die Erhohung des
Volumenstroms der Flussigkeit bei kleinen Luftvolumenstromen zu einer nicht sehr
ausgepragten Abnahme des Gasgehalts fuhrt. Erst bei hoheren Luftvolumenstromen

(= 41/min) hat der Volumenstrom der Flussigkeit einen signifikanten Einfluss.

Mit dem Anstieg des relativen Gasgehalts bei steigendem Luftvolumenstrom lasst sich
der gleichverlaufende Anstieg des volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten kia

erklaren. Die Gasgehalts-Kurven weisen einen ahnlichen Verlauf wie der k,.a Wert Uber
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dem Luftvolumenstrom auf. Warum es bei einer Erhéhung des Volumenstroms der
Flussigkeit zu einer Erhdhung des kia Werts kommt bei gleichzeitiger Abnahme des
relativen Gasgehalts, soll mittels einer visuellen Bestimmung der Blasengrof3en und des

Stromungsverhaltens geklart werden (s.Kap.5.4.3).

Der relative Gasgehalt fallt bei einer Erhéhung des Flussigkeitsvolumenstroms zunachst
ab, um sich bei weiterer Intensivierung der Flussigkeitsumwalzung einem Minimalwert
anzunahern. Durch eine Erhdhung des Volumenstroms der Flussigkeit kommt es zu
einer verstarkten Auftstiegsgeschwindigkeit der Blasen, da sie mit der Flussigkeit
mitgerissen werden. Ab einem gewissen Wert der Flussigkeitsgeschwindigkeit werden
allerdings die Blasen im Abscheidebecken nicht mehr abgeschieden, sondern mit in den
Flussigkeitsumlauf gezogen. Gleichzeitig sinkt der mittlere Blasendurchmesser durch
einen erhohten Volumenstrom der FlUussigkeit (Kap.5.4.3), die Blasenaufstiegs-

geschwindigkeit wird durch diesen Effekt wieder verringert.

In der Auftragung des relativen Gasgehalts in Abhangigkeit vom Luftvolumenstrom
(Abb.5.35) erkennt man im Bereich bis ungefahr 6l/min einen linearen Anstieg des
Gasgehalts. Der Volumenstrom der Luft entspricht einer Gasleerrohrgeschwindigkeit
von 0,06m/s. Die Gasleerrohrgeschwindigkeit ist die Stromungsgeschwindigkeit der Luft
ohne Flussigkeit im Glasbauteil vor den Monolithen (s.Abb.4.3). Bei hoheren
Luftgeschwindigkeiten wird der Anstieg des Gasgehalts mit dem Luftvolumenstrom bei
Flussigkeitsvolumenstromen von 7,8 und 12,6l/min degressiv. Die Grenze zwischen den
beiden Bereichen wird in der Blasensaulen-Literatur als Ubergang zwischen
,homogenem“ und ,heterogenem* Stromungsbereich gekennzeichnet. Bei Flussigkeits-
volumenstromen von 17,4 und 21,6/min verlauft der Anstieg zum Ende des
Messbereichs von 10l/min allerdings nicht degressiv. Bei diesen hohen Volumen-
stromen von Luft und FlUssigkeiten stosst das manuelle Messverfahren an seine
Grenzen und die leicht progressiven Kurvenverlaufe werden hier als Messungenauig-

keiten gedeutet.
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Abb.5.35: Relativer Gasgehalt in Abhangigkeit des Luftvolumenstroms, 2 SiC

Monolithen, 2,1mm Blasen

5.4.2 Korrelation zwischen Gasgehalt und Stoffiibergang

Bei den Messungen des volumetrischen Stofflibergangskoeffizienten k a in Kapitel 5.3
kam es bei allen untersuchten Parametern zu einer Abnahme der Steigung des k.a
Werts Uber dem Luftvolumenstrom. Das Verhalten der Werte stimmt mit den in Kapitel
5.4 vorgestellten Gasgehaltsmessungen sehr gut Uberein. Der volumetrische
Stofflbergang im Reaktor wird durch eine Erhéhung des relativen Gasgehalts im
Reaktor gesteigert. Eine Erhdhung des relativen Gasgehalts im Reaktor kann allerdings
auf unterschiedliche Weise erreicht werden. Sowohl eine Erhdhung des
Luftvolumenstroms, eine Verkleinerung der Blasen und auch eine VergroRerung des
Reaktorbauteils, in dem der groRte Gasgehalt vorliegt, flhren zu einem gesteigerten

relativen Gasgehalt im hydrodynamischen Reaktor.

Tragt man Gasgehalt und ki,a Wert gemeinsam in einem Diagramm uber dem
Fllssigkeitsvolumenstrom auf und nahert die Kurvenverlaufe durch Asymptoten an, so
l&sst sich folgendes feststellen: Der Volumenstrom der Flissigkeit, bei dem der relative
Gasgehalt nur noch langsam absinkt, um sich schlieBlich einem Minimum anzunahern,
ist nahezu gleich dem Flussigkeitsvolumenstrom, ab dem die Kurve des kia Werts
einen Wendepunkt durchlauft. Der Grund dafur ist, dass ab einem gewissen

FlUssigkeitsvolumenstrom ein  Teil der im Reaktor befindlichen Blasen im
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Entgasungskopf nicht mehr abgeschieden, sondern in den Downcomer gerissen wird.
Dadurch kann es vorkommen, dass Blasen mehrere Male durch den Reaktor
zirkulieren, wobei sie bei jedem Umlauf einen Teil des in ihnen befindlichen Sauerstoffs
an die flissige Phase abgeben. Die Intensitat des Stoffiubergangs wird dabei immer
geringer, weil die Konzentration von Sauerstoff in den Blasen mit jedem Umlauf sinkt.
Zudem werden die Blasen mit jedem Umlauf durch die Abgabe von Sauerstoff kleiner,
wodurch es wiederum wahrscheinlicher wird, dass sie auch beim nachsten Durchlauf
durch den Entgasungskopf nicht abgeschieden werden. Das gesamte Phanomen wird
aullerdem dadurch gefdérdert, dass mit einer Erhdhung der Flussigkeitsumwalzung die
Neigung zum Blasenzerfall (und damit zu kleineren Blasen) zunimmt. Dies lasst sich

qualitativ auch bei den Versuchen beobachten.

FUr eine BlasengrofRe von 1,4mm und einen Luftvolumenstrom von 6l/min ist dieses
Phanomen in Abbildung 5.36 dargestellt. Der FlUssigkeitsvolumenstrom, bei dem sich
die Steigungen der Verlaufe sowohl des Gasgehaltes als auch des k .a Wertes andern,
liegt bei beiden Begasungsplatten zwischen 17 und 18l/min. Auch bei einer

Blasengrofie von 1,1imm konnten die Verlaufe bestatigt werden, siehe Abbildung 10.4

im Anhang.
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Abb.5.36: Korrelation zwischen Gasgehalt und k.a Wert, 2 SiC Monolithen, 6l/min

Luftvolumenstrom, 1,4mm Blasen

5.4.3 Bestimmung der Blasengrofe

Zu Uberpriifung des Blasenverhaltens im Reaktor und den Kapillaren wurde ein

eingegossenes Bundel aus Glaskapillaren in den Reaktor eingebaut. Die durchsichtigen
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Glaskapillaren bieten die Moglichkeit, das Blasenverhalten innerhalb des Monolithen zu
beobachten. Die Versuche wurden mit dem in Kapitel 4.3 vorgestellten Stoffsystem
durchgefuhrt. Die Ergebnisse sind nicht uneingeschrankt auf porése und rauhe
Keramikkapillare mit quadratischem Querschnitt Ubertragbar, liefern aber eine
erganzende Abschatzung fur das Stromungsverhalten der Blasen im Reaktor und der
Ausbildung von Taylorflow in den Monolithen. In Tabelle 5.3 sind die geometrischen
Abmessungen des Glaskapillarblindels zum Vergleich mit den Werten der SiC- und
Cordierit-Monolithen (s.Tab.4.1) aufgefuhrt. Auffallend ist besonders das abweichende
Flachenverhaltnis der Anstromflache der Glaskapillaren. Bei gleichem Volumenstrom
der FlUssigkeit im Reaktor stromt das Zweiphasengemisch demzufolge fast mit
dreifacher Geschwindigkeit durch die Glaskapillaren als durch die keramischen Kanal-

strukturen.

Tab.5.3: Vergleich der geometrischen Verhaltnisse der Monolithen

Glaskapillare

Zellzahl [cpsi] 2,5
Kanalbreite [mm] 2,7
Kapillarquerschnitt [-] rund

Anstromflache der
235

offenen Kanale [mm?]

In Tabelle 4.2 sind die Eigenschaften der verwendeten Begasungsplatten aufgefuhrt. Es
wurden im Rahmen dieser Arbeit Versuche an den Glaskappillaren mit der Begasungs-
platte 0 und 1 (s.Tab.4.2) durchgeflihrt. Dabei zeigte sich, dass die Blasenabschnitte in
den Kapillaren bei beiden Begasungsplatten die gleiche Lange aufweisen. Fur die
Lange der Blasen scheint in den Kapillaren also nicht die Blasengrofe, sondern der
Luftvolumenstrom bzw. der Gasgehalt vor dem Monolithen entscheidend zu sein. Eine
weitere Beobachtung war, dass es vor dem Glaskapillarblindel zu einem deutlichen
Anstieg des Gasgehalts mit steigendem Luftvolumenstrom kommt und der Gasgehalt
aullerdem bei hohem FlUssigkeitsvolumenstrom (ab ca. 171/min) absinkt. Zusatzlich
kommt es zu abnehmenden Blasengroen mit zunehmendem Flussigkeits-
volumenstrom. Bei geringem Flussigkeitsvolumenstrom (<6l/min) werden allerdings
nicht alle Glaskapillare durchstromt. Aulerdem bekommt die FlUussigkeit durch hohe

Volumenstrome eine ‘milchige” Farbe, vermutlich durch einen verstarkten Rickstrom
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von kleinen Blasen,
abgeschieden werden. Einige exemplarische Abbildungen des Gasgehalts vor und in

den Glaskapillaren sind in Tabelle 5.4 wund Tabelle 5.5 zusammengestellt

die bei hohen FlUssigkeitsvolumenstrdomen nicht mehr

(ausfuhrlichere Darstellung im Anhang, Tab.10.1 und Tab.10.2).

Tabelle 5.4: Blasenkonfiguration vor dem Monolithen aus Glaskapillaren

Flussigkeits-
volumenstrom
12,6 I/min
Luftvolumenstrom

2 I/min

Flussigkeits-
volumenstrom
12,6 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min

Flussigkeits-
volumenstrom
21,6 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min

[

i

o

i.llnlmnnupnnum\lnmnmunlmmulm-u,.;_;"

| | g
'_"' = “!ﬁ W w A ov ol

Berechnete BlasengrolRe

2,1mm

Berechnete BlasengrofRe

1,7mm
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Tabelle 5.5: Gasgehalt in dem Glaskapillarenblindel

Luftvolumenstrom
2 l/min

Berechnete

Blasengroli3e

2,1 mm

ol

£

Luftvolumenstrom I*-.
10 I/min 3
Berechnete I

BlasengroiRe

2,1 mm

Flussigkeitsvolumenstrom | Flissigkeitsvolumenstrom
12,6 I/min 21,6 I/min

Bei Einsatz der vier unterschiedlichen Begasungsplatten kam es zu einer Zunahme der
Blasengrofle mit Erhohung des Luftvolumenstroms und zu einer Abnahme der

Blasengrofle mit steigendem Volumenstrom der FlUssigkeit.

In Tabelle 5.6 sind die Ergebnisse der BlasengroRenmessungen vor den
Keramikmonolithen zusammengefasst. Die Vergrolierung der schraffierten Kastchen in
der Tabelle steht fur eine Zunahme des Parameters mit dem Luft- bzw. Flussigkeits-

volumenstrom.
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Tab.5.6: Auswertung der Blasenversuche in Glaskapillaren

Luftvolumenstrom

Blasengrée vor dem Monolithen

Ly

3 |
I
N (N

Gasgehalt vor dem Monolithen

Flussigkeitsvolumenstrom

Blasengréfle vor dem Monolithen

Gasgehalt vor dem Monolithen

SHIS
§§
&&v

Bei den Blasenversuchen mit Glaskapillaren kam es zu einer Zunahme der
beobachteten Blasengrofle mit steigendem Luftvolumenstrom. Bei einem konstantem
Flassigkeitsvolumenstrom von 12,6l//min waren zum Beispiel die Blasen bei einem
Luftvolumenstrom von 2I/min vor den Glaskapillaren ca.1-2mm grof3 und bei einem
Luftvolumenstrom von 10l/min bis zu ca.3mm. Gleichzeitig wurde eine Zunahme des
relativen Gasgehalts vor dem Monolithen beobachtet. Bei einer Zunahme des
Flussigkeitsvolumenstrom von 7,8 auf 21,6//min kam es bei einem konstanten
Luftvolumenstrom von 6l/min zu einer Verringerung der beobachteten Blasengroflie von

ca.2-3mm auf nur noch ca.1-2mm. Der relative Gasgehalt sank gleichzeitig.

Bezieht man die Abhangigkeit des volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten von den
Volumenstromen der Luft und der Flussigkeit nur auf den relativen Gasgehalt und die
beobachtete Blasengrolie, ergeben sich folgende Zusammenhange:

1. Bei der Zunahme des ki a Werts mit steigendem Luftvolumenstrom ist der damit
verbundene Anstieg des relativen Gasgehalts im Reaktor, der vorallem im
Aufstromer (s.Abb.4.3) bzw. vor den Monolithen stattfindet, die entscheidende
Grole.

2. Bei Erhohung des Volumenstroms der Flussigkeit kommt es durch die damit
erreichte Verringerung des Blasendurchmessers zu einer Verbesserung des k a
Werts. Die Verringerung Uberwiegt die Abnahme des relativen Gasgehalts.

3. Die abnehmende BlasengroRe bei steigendem Flissigkeitsvolumenstrom erklart
auch, warum es bei hohen Luftvolumenstrémen nur noch durch eine Erhéhung
des FlUssigkeitsvolumenstroms zu einer Verbesserung des Stoffubergangs

kommit.
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Mit kleineren Blasen ist zwar eine schnellere Gasbeladung des Systems mit steigendem
Luftvolumenstrom mdglich, gleichzeitig bieten kleinere Blasen aber vorallem eine

groRRere Oberflache und damit Stoffaustauschflache als groRere Blasen.

BlasengrolRenberechnung

Die Berechnung der PrimarblasengroRen, die an der porésen Glasplatte gebildet
werden, erfolgte nach den in Kapitel 3.4.2 dargestellten Gleichungen. Aus dem
Gleichgewicht der Grenzflachenkraft und der Auftriebskraft errechnen sich nach der
Kapillaritatstheorie /Siemes, 1954/ mit der Gleichungen 3.27 die in der Tabelle 5.7
dargestelllten Werte fur die Primarblasengréfie an der jeweiligen Begasungsplatte. Die
Werte stimmen mit den in den Versuchen beobachteten und fotografisch ausgewerteten

Blasengroflien bei geringen Volumenstromen Uberein.

Tab.5.7: PrimarblasengrofRe nach der Kapillaritatstheorie /Siemes, 1954/

Glasfilterplatte 0 1 2 3

Porenbereich 160-250 pm | 100-160 pm | 40-100 ym 16—40 pm

gerechnete Blasengrolie

in Wasser nach GI.3.27 2,1 mm 1,7 mm 1,4 mm 1,1 mm

Mit der an der Blase wirkende Widerstandskraft wird von /Mersmann, 1962/ die
erweiterte Gleichung 3.30 angegeben. Mit dieser Gleichung lassen sich fir den in
dieser Arbeit verwendeten Fall BlasengréRen zwischen 5 und 14mm errechnen. Blasen
mit diesen Durchmessern konnten allerdings wahrend keiner Versuchsreihe beobachtet
werden und die Gleichung wird somit als nicht geeignet angesehen. Die EinfUhrung der
dimensionslosen Kennzahlen Weber-Zahl und Froude-Zahl ermoglicht eine dimensions-
lose Schreibweise der Gleichung 3.30. Die Berechnung der Blasengréfien mit dieser
Gleichung ergeben auch die Werte in Tabelle 5.7.

Eine sehr einfache Gleichung zu Berechnung des Blasenvolumens wurde von
/Davidson, 1960/ aufgestellt, die eine Blasengrdlie unabhangig vom Porendurchmesser
berechnet. Mit ihr ergeben sich Blasengrofen in Abhangigkeit der Volumenstroms der
Luft (Tab.5.8).
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Tab.5.8: Primarblasengrofe nach Gleichung 3.35 /Davidson, 1960/

Luftvolumenstrom 2 I/min 4 1/min 6 I/min 81/min | 10 I/min

gerechnete Blasengrolie
nach GI.3.35

31mm | 3;7mm | 41 mm | 44 mm | 4,7 mm

Nach /Siemes, 1956/ berechnen sich fur den Bereich des Strahlgasens die
BlasengroRen nach der Gleichung 3.36 zu Werten unterhalb von 500um bei allen

Begasungsplatten und Luftvolumenstromen.

Es wird in dieser Arbeit zur Vergleichbarkeit der verwendeten Begasungsplatten wegen
der besten Ubereinstimmung mit den beobachteten BlasengroRen (s.Kap.5.4.3) von

einer Blasengrofe nach Gleichung 3.27 ausgegangen.

5.5 Spezifischer Leistungseintrag

Fur die Ermittlung eines optimalen Betriebspunktes des hydrodynamischen
Stromungsreaktors muss neben dem Stoffibergangs auch der Leistungseintrag in das
System beurteilt werden, der zur Erzeugung von optimierten Stoffubergangen
notwendig ist. Der spezifische Gesamtleistungseintrag des hier untersuchten Reaktors
setzt sich aus dem Anteil der Pumpen und dem Anteil durch Einblasen der Luft in den
Reaktor zusammen (s.Kap.3.4.4). Die beiden Teilleistungseintrdge sind von den
Parametern wie Luft- und FlUssigkeitsvolumenstrom, sowie Monolithenanzahl und -
lange abhangig und beeinflussen sich gegenseitig. Wird einer der Teilleistungseintrage
gezielt erhoht, ob durch die Steigerung des Luft- oder des Flussigkeitsvolumenstroms,
steigt unterhalb der Monolithen im Einstrombereich (s.Abb.4.3) der Druck an. Gegen
diesen erhohten Druck mussen sowohl die Begasungseinrichtung als auch die Pumpen

arbeiten.

Die beiden parallelgeschalteten Pumpen bringen Leistung gegen den Druckverlust der
Stromung auf. Der Druckverlust setzt sich aus der Flussigkeitsreibung und aus den
Verwirbelungen und Abldsungen der Strémung aufgrund von Einschnirungen,
Umlenkungen und Durchmesserspringen zusammen. Dieser Anteil des Leistungs-

eintrags durch die Pumpen ist von der Konstruktion des Reaktors abhangig.

Der Leistungseintrag durch Begasung setzt sich aus der Expansionsleistung sowie der

far die Bildung der Blasen bendtigte Leistung zusammen (s.Kap.3.4.4). Die Leistung zur
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Bildung der Blasen ist allerdings nach /Kiecz, 2005/ mit maximal 1,2% des Gesamt-
leistungseintrags verschwindend gering und wird vernachlassigt. Detaillierte Ergebnisse
der Anteile der Leistungsbilanz werden von /Kiecz, 2005/ zusammmengefasst. In den
folgenden Kapiteln wird auf einige entscheidende Erkenntnisse der Leistungseintrags-

messungen eingegangen.

5.5.1 Einfluss der Volumenstrome

Volumenstrom der Flissigkeit

Die gesamte Stromung im Reaktor kann mit Ausnahme der Einstrdmbereichs ohne
Glasbauteil (s.Abb.4.3) und des Abscheidebeckens als Rohrstromung idealisiert
werden. Bei Rohrstromungen steigt der Druckverlust linear mit dem Flussigkeits-
volumenstrom an, damit auch der Leistungseintrag. Abbildung 5.37 zeigt den
spezifischen Gesamtleistungseintrag (s.Kap.3.4.4) bei steigendem Flussigkeits-

volumenstrom und unterschiedlicher Blasengrdle.
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Abb.5.37: Spezifischer Leistungseintrag bei steigendem Flussigkeitsvolumenstrom,
2 SiC Monolithen, 1,4mm Blasen

Wie aus der Abbildung ersichtlich, ist der Verlauf des Leistungseintrages Uber dem
Volumenstrom der Flussigkeit nahezu linear. Der zusatzliche Druckaufbau durch hohere
Luftvolumenstrome gegen den die Pumpen arbeiten mussen ist flr die unterschiedliche
Steigung der Geraden verantwortlich. Der Leistungseintrag ist folglich auch abhangig

von dem Luftvolumenstrom.
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Volumenstrom der Luft (Begasungsrate)

Der Einfluss des Luftvolumenstroms auf den Leistungseintrag wird in den folgenden
Kapiteln verdeutlich. In den Abbildungen ist jeweils der spezifische Leistungseintrag in
Abhangigkeit vom Luftvolumenstrom und von der Blasengrole, der Monolithanzahl und
der Monolithlange aufgetragen. In allen Versuchen steigt der Druck im Reaktor vor den

Monolithen mit dem Luftvolumenstrom und damit auch der Leistungseintrag.

Die Zahnradpumpen sorgen flr einen konstanten Flissigkeitsvolumenstrom und die
Begasungsseinrichtung fur einen konstanten Luftvolumenstrom. Da mit steigendem
Luftvolumenstrom ein hoherer Gesamtvolumenstrom den Aufstromer (Riser, s.Kap.4.2)
des Reaktors durchstromt, steigt folglich auch die mittlere Geschwindigkeit des
Zweiphasensystems in diesem Teil. Der Druck vor den Monolithen steigt mit
zunehmendem Luftvolumenstrom an, damit auch der Druck unterhalb der

Glasfilterplatte in der Luftzufuhr.

5.5.2 Einfluss der Blasengrtli3e

Abbildung 5.38 zeigt, dass der mittlere Blasendurchmesser einen nur sehr geringen
Einfluss auf den spezifischen Leistungseintrag besitzt. Die Versuche mit
unterschiedlicher Blasengrofle wurden mit zwei SiC Monolithen ohne Abstand bei
einem konstanten Flussigkeitsvolumenstrom von 10,8//min durchgefuhrt. Der
Luftvolumenstrom wurde variiert. Bei einem Luftvolumenstrom von 6l/min weichen die
Leistungseintrage bei Primarblasengroen zwischen 1,4 und 2,1mm nur um 4,2% von
einander ab. Die Abweichung liegt im Rahmen der Messungenauigkeit. Der Wert fur
den Leistungseintrag der Primarblasengrofle von 1,1mm liegt bei dem gleichen
Luftvolumenstrom allerdings um 13,5% oberhalb des Wertes bei einer Primar-
blasengréfRe von 1,4mm. Diese Abweichung ergibt sich, da bei dieser Versuchsreihe
23mm langere SiC Monolithen verwendet wurden. Der Einfluss der Monolithlange wird

im Kapitel 5.5.3 noch beschrieben.
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Abb.5.38: Einfluss des mittleren Blasendurchmessers auf den Leistungseintrag,

2 SiC Monollithen, 10,8I/min Flissigkeitsvolumenstrom

Betrachtet man nur die BlasengroRen zwischen 1,4 und 2,17mm folgt aus den oben
aufgefuhrten Ergebnisse, dass der spezifische Leistungseintrag linear mit dem
Volumenstrom der Luft und der FlUssigkeit ansteigt und unabhangig von der

Blasengrolie ist.

5.5.3 Einfluss der keramischen Monolithe

Monolithanzahl

Abbildung 5.39 zeigt den Einfluss der Monolithenanzahl auf den spezifischen
Gesamtleistungseintrag. Bei Einbau von mehreren Monolithen muss das
Zweiphasensystem eine verhaltnismaliig langere Strecke durch die Monolithen
zurucklegen, damit steigt die durch Reibung dissipierte Energie und der Druck in der
Reaktorbasis. Um einen konstanten Volumenstrom der Flussigkeit aufrecht zu erhalten,
mussen die Pumpen mehr Leistung in das System einbringen. Da der gasseitige
Leistungseintrag vom Druck in dem Einstrombereich des Reaktors abhangt, nehmen
auch die Monolithenanzahl und -lange Einfluss. Der Gesamtleistungseintrag steigt
nahezu linear mit dem Luftvolumenstrom fir eine unterschiedliche Monolithenanzahl an.
Bei Betrachtung nur des flussigkeitsseitigen Leistungseintrags ergeben sich gleiche
Steigungen der Kurven (s.Gleichung 3.47). Bei der gasseitigen Betrachtung nimmt
allerdings die Steigung mit der Monolithanzahl zu (s.Gleichung 3.50) und dadurch dann

auch die Steigung des Gesamtleistungseintrags. Wie nicht anders zu erwarten,
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bedeutet eine hohere Monolithenanzahl auch einen hdéheren spezifischen
Gesamtleistungseintrag. Der Gesamtleistungseintrag Uber der Monolithanzahl ist in
Abbildung 10.6 im Anhang aufgetragen. Es zeigt sich ein linearer Zusammenhang der

beiden GrofRen.
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Abb.5.39: Einfluss der Monolithenanzahl (ohne Abstand) auf den
Gesamtleistungseintrag in  Abhangigkeit vom Luftvolumenstrom, 10,8I/min

Flassigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen

Monolithlange

Ahnlich wie die Monolithanzahl verhalt sich auch der Einfluss der Monolithlange auf den
spezifischen Gesamtleistungseintrag. Langere Monolithen (ohne Abstand) haben einen
héheren spezifischen Gesamtleistungseintrag zur Folge. Abbildung 5.40 gibt den
linearen Verlauf des Leistungseintrags mit dem Luftvolumenstrom wieder far
unterschiedliche Blasengrof3en. In Abbildung 10.6 im Anhang ist der spezifische
Leistungseintrag Uber der Monolithlange aufgetragen. Es zeigt sich auch hier ein

linearer Zusammenhang.
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Abb.5.40: Einfluss der Monolithenlange (ohne Abstand) auf den spez. Gesamtleistung
in Abhangigkeit vom Luftvolumenstrom, 10,8l/min FlUssigkeitsvolumenstrom, 1,4mm

Blasen
5.5.4 Einfluss des Leistungseintrags auf den k a Wert

Volumenstrome

Wie bereits erwahnt hangt der spezifische Leistungseintrag von den Volumenstromen,
der Monolithenanzahl und -lange ab. Diese drei Parameter haben neben dem mittlerem
Blasendurchmesser aber auch einen erheblichen Einfluss auf den volumetrischen

Stofflibergangskoeffizienten k a (s.Kap.5.3).

Abbildung 5.41 stellt die Abhangigkeit des volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten
vom spezifischen Gesamtleistungseintrag dar. Bei den Versuchen wurden jeweils zwei
SiC Monolithen (je 150mm) im Abstand von 10mm verwendet. Bei der Versuchs-
durchfihrung wurde bei jeweils konstantem Luftvolumenstrom von 4, 6 und 8l/min der
Volumenstrom der Flussigkeit schrittweise erhoht (s.Kap.4.3). Weiterhin wurde der
Einfluss unterschiedlicher Primarblasengroflen untersucht. Abbildung 5.41a gibt das
Verhalten fur eine Primarblasengroe von 1,4mm und Abbildung 5.41b eine Primar-
blasengroRe von 1,1imm wieder (1,7/mm Blasen im Anhang Abb.10.8). Wie oben
dargestellt, erhdht sich bei einer Steigerung des Flissigkeitsvolumenstroms der

gasseitige Leistungseintrag.
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Abb.5.41: Einfluss des spez. Gesamtleistungseintrags auf den kia Wert, 2 SiC

Monolithen, a: 1,4mm Blasen, b: 1,1mm Blasen

Wie nicht anders zu erwarten, liegt der Kurvenverlauf des Luftvolumenstroms 4l/min
unterhalb der anderen beiden, da hier weniger Luft einbracht wird und
dementsprechend weniger Sauerstoff Ubergeht. Auffallig ist aber, dass die Kurven des

Luftvolumenstroms 6l/min Uber den Kurven des Luftvolumenstroms 8I/min verlaufen.

Der volumetrische Stofflibergangskoeffizient kia kann nicht beliebig mit dem
Luftvolumenstrom gesteigert werden, wie schon in Kapitel 5.3 beschrieben. Es stellt
sich bei Erhéhung des Luftvolumenstroms ein Maximum des Stoffiibergangs ein und
eine weitere Erhohung fuhrt zu keiner weiteren Verbesserung des kia Werts. Diese
Erkenntnis ist auch die Erklarung flr die Kurvenverlaufe der kia Werte Uber den
Leistungseintragen in Abbildung 5.41. Wegen des hoheren Drucks unterhalb der

Monolithen steigt der spezifische Gesamtleistungseintrag bei zusatzlicher Erhéhung des
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Luftvolumenstroms weiter an. Der optimale Betriebspunkt des Versuchsreaktors liegt

bei einem Luftvolumenstrom von ca. 6l/min.

In Abbildung 5.41 ist auch eine Abhangigkeit der BlasengroRe zu erkennen. Wahrend
sich bei einem mittleren Primarblasendurchmesser von 1,7mm der Stoffibergang mit
dem spezifischen Gesamtleistungseintrag nicht signifikant erhéht, steigt er bei einem
Durchmesser von 1,1mm doch erheblich an. Auf den Einfluss des mittleren Blasen-

durchmessers wird im folgenden Abschnitt eingegangen.

BlasengréBe

Wahrend der Blasendurchmesser keinen Einfluss auf den spezifischen Gesamt-
leistungseintrag hat, kann der Stoffubergang mit kleinen Blasen betrachtlich erhoht
werden. Diese Erkenntnis ist Abbildung 5.42 zu entnehmen, die den Verlauf des
volumetrischen Stofflbergangskoeffizienten kia mit dem Luftvolumenstrom fir die
Versuchsreihen aus Abbildung 5.41 darstellt. Die k.a Werte fur 1,1mm grof3e Blasen

liegen deutlich Uber den Werten der Primarblasengrof3e 2,1Tmm.
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Abb.5.42: Einfluss der Blasengrofle auf den Stoffubergang, 2 SiC Monolithen,

10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom

Ein kleinerer Blasendurchmesser steigert den Stoffiibergang deutlich (s.Kap.5.3.6), hat
aber zugleich keinen negativen Einfluss auf den Leistungseintrag wie in Kapitel 5.5.2
gezeigt. In der Abbildung 5.42 sind die Steigungsgeraden der ka Kurven
eingezeichnet. Bei einem Leistungseintrag ungefahr zwischen 1,5 und 1,8kW/m?®

flachen die Steigungen der Kurven deutlich ab bei allen untersuchten Blasengréfien
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(grauer Kasten in Abb.5.42). Die Steigerung der Leistungseintrags wird durch eine
Erhéhung des Luftvolumenstroms hervorgerufen, da bei den eingetragenen Versuchen
der FlUssigkeitsvolumenstrom von 10,8l/min konstant gehalten wurde. Ein Leistungs-
eintrag von 1,5-1,8kW/m® wird mit Luftvolumenstrémen von 6-8//min (ca.3-8vvm)

erreicht.

In Abbildung 5.43 ist die Abhangigkeit des kia Werts von der BlasengrofRe bei
konstantem Leistungseintrag aufgefuhrt. Der volumetrische Stofflibergangskoeffizient
sinkt mit steigender Blasengrof3e. Im Rahmen der untersuchten BlasengroRen, ist ein
Primarblasendurchmesser von 1,4mm als optimal anzusehen. Eine weitere
Verkleinerung der Blasen fuhrt zu keiner nennenswerten Erhéhung des ki a Werts bei
konstantem Leistungseintrag. Ein konstanter Leistungseintrag bedeutet in dem

eingetragenen Fall ein konstanter Luftvolumenstrom.
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Abb.5.43: Einfluss der Blasengrole auf den Stoffibergang bei konstantem
Leistungseintrag, 2 SiC Monolithen, 10,8l/min Flissigkeitsvolumenstrom

Monolithanzahl und -lange

Die Abhangigkeit des volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten k a vom spezifischen
Gesamtleistungseintrag fur die Messreihen wird in Abbildung 5.44 dargestellt. Die
Monolithen hatten jeweils eine Lange von 150mm und wurden mit einem Abstand von je

10mm hintereinander geschaltet.
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Abb.5.44: Einfluss der Monolithenanzahl auf den kia Wert in Abhangigkeit vom

spez. Leistungseintrag, 10,8l/min Flissigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen

Eine Erhdhung der Monolithenanzahl ist eine sinnvolle MaRnahme zur Steigerung des
Stofflbergangs. Bei gleichem Leistungseintrag kann mit mehreren Monolithen ein
héherer volumetrischer Stoffibergang erzielt werden. Bei einem spezifischen
Gesamtleistungseintrag von etwa 2,0kW/m? wird bei zwei Monolithen ein k.a Wert von
ca.0,171/s erreicht. Wird die Anzahl bei gleichem Leistungseintrag auf vier Monolithen
verdoppelt, liegt der k,a Wert bei 0,221/s. Dies ist eine Steigerung des k.a Werts von
ca. 30%. Damit ist der optimale Betriebspunkt des Versuchsreaktors auch von der

Monolithanzahl abhangig.

In der vorgestellten Versuchen wurde nicht nur die Anzahl der Monolithen mit Abstand
erhoht, sondern auch die Lange eines Monolithen (ohne Abstand) variiert. Langere
Monolithen erhéhen nicht nur den Leistungseintrag, sondern auch den Stoffiibergang.
Dies wird in Abbildung 5.39 ersichtlich. Mit Iangeren Monolithen kann bei gleichem
Leistungseintrag (ab etwa 1,5kW/m?) ein hoherer kia Wert erzielt werden. Bei einer
mittleren Blasengrofe von 1,1mm wird bei einer Monolithlange von 450mm ein k a Wert
von fast 0,41/s erreicht. Dagegen ergibt sich bei einem Monolithen der Lange 150mm

und gleichem Leistungseintrag lediglich ein k.a Wert von 0,31/s.
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Abb.5.45: Einfluss der Monolithlange auf den k,a in Abhangigkeit vom spezifischen
Leistungseintrag, SiC Monolithen, 10,8I/min Flissigkeitsvolumenstrom

a: 1,4mm Blasen, b: 1,1'mm Blasen

Eine Verlangerung der Monolithen ist folglich als sinnvolle Malinahme anzusehen, um
den volumetrischen Stoffibergang im Reaktor zu erhdhen. Vergleicht man die
Abbildung 5.45 mit der Abbildung 5.44 zeigen sich identische kia Wert, ob man die
Monolithen mit Abstand hintereinander schaltet oder stattdessen einen langeren
Monolithen verwendet. Bei einem Leistungseintrag von 2,0kW/m*® und einer
Blasengréflie von 1,4mm ergibt sich ein k.a Wert von 0,18 1/s sowohl fir zwei 150mm
langen Monolithen mit 10mm Abstand als auch fur einen 300mm langen Monolithen. In

Abbildung 5.45 wird auRerdem nochmal der grol3e Einfluss der Blasengrolie deutlich.

Zwischen einem Leistungseintrag von 1,0 und 2,0 kW/m?® flachen die Steigungen der
Kurven deutlich ab bei den untersuchten Monolithanzahlen und -langen (graue Kasten
in Abbildung 5.44 und Abb.5.45), ahnlich wie auch schon bei den Blasengrofien

(s.Abb.5.42). Die Leistungseintragszunahme wird hier allerdings nicht nur durch eine



5 ERGEBNISSE UND DISKUSSION 133

Erhdéhung des Luftvolumenstroms hervorgerufen, sondern auch durch die Steigerung
der Monolithanzahl bzw. -lange. Der Flussigkeitsvolumenstrom ist bei den
eingetragenen Versuchen konstant. Der Betrieb des Reaktors sollte in diesem Bereich
des Leistungseintrags betrieben werden, da die Steigerung des k.a Werts Uber diesen
Bereich hinaus deutlich abnimmt. Ein Leistungseintrag zwischen 1,0 und 2,OkW/m3
bedeutet bei einem Betrieb des Reaktors mit zwei Monolithen, einer Primarblasengrdlie
von 1,4mm und einem Flissigkeitsvolumenstrom von 10,8l/min einen Luftvolumenstrom

zwischen 3 und 8I/min.

5.6 Antischaummittelvariation

Die Menge an immobilisierter Biomasse ist im wesentlichen abhangig von der
Sauerstoffversorgung der Mikroorganismen und damit vom Stofftransfer aus der
Gasphase in die flussige Phase. Die Stofftransfermessungen werden in erster Linie mit
dem chemischen Ersatzsystem (Sulfitsystem) im hydrodynamischen Reaktor
durchgefuhrt. Erganzende Versuche finden, wie in Kapitel 4.4 beschrieben, in einem
biologischen System statt. Die Versuche dienen zur Bestimmung der Ubertragbarkeit

der Ergebnisse aus dem chemischen System auf das biologische.

Ein wesentliches Merkmal eines biologischen Systems ist das Schaumen des
Fermentationsmediums. Das Schaumen beeintrachtigt den Betrieb so stark, dass
immer mit Antischaummittel gearbeitet werden muss. In diesem Kapitel wird die
Beeinflussung des StoffiUbergangskoeffizienten bei Zugabe von Antischaummittel naher
beschrieben. Die Versuche wurden im chemischen und im biologischen System
durchgefuhrt.

Einfluss von Antischaummittel im chemischen System

Der Einfluss von Antischaummitteln auf den ka Wert im chemischen
Natriumsulfitsystem wurde mit den Antischaummitteln Polypropylenglykol P1°200 (PPG)
und Plurafac LF 1300 untersucht. Es wurden jeweils 10ppm (10ml Antischaummittel
bezogen auf 1m® Natriumsulfittésung), 100ppm und 1000ppm des Antischaummittels
hinzugegeben und die k.a-Werte bei 2, 6 und 8I/min (ca.1, 3 und 5vvm) gemessen. Mit
PPG sinkt der k a-Wert bei 6l/min Luftvolumenstrom von 0,21 1/s ohne Antischaum-
mittel auf 0,13 1/s mit 10 bzw. 100ppm Antischaummittel (Abb.5.46) bei Verwendung

von zwei Cordierit Monolithen, einem Flissigkeitsvolumenstrom von 10,8I/min und einer
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berechneten Blasengréf’e von 1,4mm. Ein groRer Unterschied zwischen 10ppm und
100ppm ist nicht zu beobachten. Erst die Zugabe von 1000ppm senkt den k.a-Wert

erneut.

0,25
-0~ 1000ppm

-+ 100ppm
-#- ohne Antischaum

kla [1/s]

0,00 \ ‘ ‘
0,0 20 4,0 6,0 8,0 10,0 12,0

Luftvolumenstrom [I/min]

Abb.5.46: ki a Wert bei Variation des Antischaummittels Polypropylenglykol P 1'200,

2 Cordierit Monolithen, 10,8I/min Flissigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen

Mit dem Antischaummittel Plurafac LF 1300 erreicht der k a-Wert nur maximal 0,084s™
bei 10l/min und 100ppm. Die Konzentration scheint keinen Einfluss zu haben, wie man

in Abbildung 5.47 sehen kann, liegen die Werte mit Plurafac LF alle Gbereinander.
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Abb.5.47: k a-Wert bei Variation des Antischaummittels Plurafac LF 1300,

2 Cordierit Monolithen, 10,8I/min Flussigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen
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Bei allen im chemischen System durchgeflihrten Versuchen zeigte sich eine Abnahme
der kia Werte durch die Zugabe eines Antischaummittels. Eine Erhohung des ki a-
Wertes durch Zugabe von Antischaummitteln, wie /Morao, 1999/ beschrieben hat,
konnte allerdings nicht beobachtet werden, obwohl ebenfalls Versuche, wie vom Autor

beschrieben, mit 1000ppm durchgefihrt wurden.

Einfluss von Antischaummittel im biologischen System

Eine gezielte Zugabe von Antischaummittel im biologischen System zeigte, dass erst ab
einer Konzentration von 500ppm die Schaumbildung unterdrickt wird. Die Auswertung
von mehreren biologischen Fermentationen ergab, dass eine Konzentration des
Antischaummittels Plurafac LF 1300 von 1000ppm erforderlich ist um eine Schaum-
bildung erfolgreich zu verhindern. Die im realen Betrieb gemessenen kia Werte sind
damit immer von einem Antischaummittel beeinflusst. Die Bestimmung des Antischaum-
mitteleinflusses in dem biologischen Fermentationsmedium ergab aul’erdem, dass eine
Antischaummittelkonzentration schon von 1ppm den ki a Wert um 50% senkt. Ab einer

Antischaumkonzentration von 100ppm bleibt der k,.a Wert dann konstant.

In der Abbildung 5.48 sind die Verlaufe der k.a Werte Uber dem Luft- und FlUssigkeits-
volumenstrom von Messungen mit 1000ppm und ohne Antischaummittel im
biologischen Reaktor aufgetragen. Durch die Zugabe eines Antischaummittels wird der
kia Wert deutlich gesenkt. Aulierdem nimmt der Einfluss der Volumenstrome signifikant
ab. Im biologischen Reaktor wurden die meisten Messungen mit einem Blasen-

durchmesser von 2,1'mm durchgefihrt, da so die Schaumbildung am geringsten war.
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Abb.5.48: Einfluss der Volumenstrome auf den k,a Wert mit 1000ppm und ohne

Antischaummittel im biologischen Medium, 330mm SiC Monolith, 2,7mm Blasen

5.7 Biologische Stofftransferversuche

Durch Versuche in einem Biologischen Screeningreaktor mit immobilisierten
Mikroorganismen (s.Kap.4.4) wurde der volumetrischen Stoffibergangskoeffizient k a
unter Fermentationsbedingungen bestimmt. Die moglicherweise vorhandenen
Abweichungen im ka Wert 2zwischen den Stoffubergangskoeffizienten eines

biologischen und eines chemischen Systems werden auf diesem Weg ermittelt.

Bei konstanter Durchflussrate (= Umsatzrate, die Biologie befindet sich im steady-state)
wurden die Volumenstrome der Luft und der Flussigkeit variiert und der volumetrische

Stofflbergangskoeffizient im Fermentationsmedium ermittelt. Dabei kam sowohl ein
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Siliziumkarbid-Monolith (mit den geometrischen Eigenschaften wie in Kapitel 4.1
beschrieben, allerdings mit einer Lange von 330mm) als auch ein sogenannter
"Ersatzmonolith” zum Einsatz. Der Ersatzmonolith hat einen quadratischen Querschnitt,
der so grol} ist wie die Summe aller durchstrombaren Kanale des in Kapitel 4.1

beschriebenen keramischen Monolithen (200cpsi).

5.7.1 Einfluss der Volumenstrome

Volumenstrom der Luft (Begasungsrate)

Bei Variation des Luftvolumenstroms zeigte sich ein ahnlicher Verlauf der k_.a Werte wie
bei den Untersuchungen im chemischen Ersatzsystem (s.Abb.5.20). Der k,a nimmt mit
steigendem Luftvolumenstrom zu. Die Versuche im biologischen Medium wurden nur
bis zu einem Luftvolumenstrom von 6l/min durchgefihrt, da es ab diesem
Luftvolumenstrom zu einer zu starken Schaumbildung im System kam. So konnte nicht
ermittelt werden, wann die Gasbeladungsgrenze des Systems erreicht ist. Bei Einsatz
eines Antischaummittels fielen die k,a Werte wesentlich geringer aus (s.Abb.5.48), der
grundsatzliche Einfluss des Luftvolumenstroms blieb aber bestehen. Auf die Einflisse
des Volumenstroms der Flussigkeit und des Antischaummittel, die auch in der

Abbildung 5.48 zu erkennen ist, wird im folgenden Abschnitt eingegangen.

Volumenstrom der Flissigkeit

Im Gegensatz zu dem Luftvolumenstrom konnte bei einer Anderung des
Volumenstroms der FlUssigkeit kein ahnlicher Einfluss auf den volumetrischen
Stoffubergangskoeffizienten bestimmt werden. Bei einer Erhdhung des Flussigkeits-
volumenstroms im Biomedium kam es bei einer Blasengréf’e von 2,1imm zu einem
Anstieg des kia Werts ab einem Flussigkeitsvolumenstrom von ungefahr 12,0l/min.
Dieser Anstieg zeigte sich im chemischen Medium erst bei kleineren Blasen, siehe
Kapitel 5.3.5.

Ein Vergleich von Messwerten bei konkreten Bedingungen ergibt die in Tabelle 5.9
aufgeflihrten Daten. Der kia Wert ist gultig fir einen Flussigkeitsvolumenstrom von
10,8l/min, eine Blasengréfe von 2,1'mm und einem Luftvolumenstrom von 6l/min. Es ist
deutlich zu erkennen, dass die im chemischen Ersatzsystem gemessenen k.a Werte

deutlich naher an den Werten aus dem Biosystem mit Antischaummittel liegen als ohne
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Antischaummittel. Das Ergebnis passt zu den Beobachtungen wahrend der Versuche.
Wahrend das Biomedium sehr stark zum Schaumen neigt, kommt es selbst bei
Luftvolumenstromen von 10l/min im Natriumsulfitsystem zu keiner Schaumbildung. Das
chemische System ist koaleszenshemmender als das Fermentationsmedium. Die
lonenstarke der verwendeten wassrigen Natriumsulfitidsung liegt bei 1,9mol/l, wahrend
sie im Fermentationsmedium 1,7mol/l betragt. Die lonenstarke einer Losung hat einen
entscheidenden Einfluss auf die chemische Aktivitat der lonen in dieser Lésung und ist
daher bedeutend fur ihre Reaktivitat und fur die elektrische Leitfahigkeit der Losung. Bei
einer Verringerung der lonenstarke wird die Koaleszenzneigung erhdht bzw. die Zeit bis
zur Koaleszenz erniedrigt. Da der volumetrische Stofflibergang direkt abhangig ist von
der Oberflache der Blasen, hat die lonenstarke des Mediums einen Einfluss auf den k .a
Wert.

Tab.5.9: Vergleich der kia Werte im biologischen und chemischen System

(Flussigkeitsvolumenstrom 10,8l/min, BlasengréRe 2,1mm, Luftvolumenstrom 6l/min)

Bio ohne Anti Bio mit Anti Chemie ohne Anti

0,24 1/s 0,066 1/s 0,085 1/s

5.7.2 Einfluss der keramischen Monolithe

Anders als der hydrodynamische Screeningreaktor ist der biologische Reaktor nicht wie
ein Baukastensystem aufgebaut (s.Kap.4.2). In dem biologischen Reaktor ist die Lange
der Monolithen auf 330mm festgelegt. Zur Bestimmung des Einflusses der
Keramikmonolithen wurde bei dieser Bauweise keine unterschiedlichen Monolithlangen
eingebaut, sondern der Reaktor ohne Keramikmonolith betrieben. Statt eines
keramischen Monolithen wurde ein sogenannter ‘Ersatzmonolith” in den Reaktor
eingebaut. Der Ersatzmonolith besteht aus einem einzelnen quadratischen Kanal,
dessen Querschnitt so grold ist wie die Summe aller durchstrombaren Kanéle des

keramischen Monolithen.

Die mit dem Ersatzmonolithen gemessenen kia Werte sind in Abbildung 5.49
dargestellt. Der Einfluss der Keramikmonolithen im System zeigt sich bei hoheren
Flassigkeitsvolumenstromen besonders deutlich, bei kleinen Luft- und FlUssigkeits-

volumenstromen ist er weniger ausgepragt. Wird der Reaktor ohne Keramik betrieben,
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findet natlrlich auch ein Stofftransfer vom Gas in die Flussigkeit statt, allerdings ist die

Zunahme des ki a Werts mit dem Luftvolumenstrom dann weniger ausgepragt.
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Abb.5.49: Einfluss der Volumenstréme auf den k a Wert im Bio-System im SiC- und

Ersatzmonolithen, ohne Antischaum, 2,1mm Blasen

Eine ausflihrliche Auswertung der Stofftransfermessungen im biologischen System ist
in /Mehnert, 2005/ und /Seletzky, 2007/ zu finden.

5.7.3 Versorgbare Biomassemenge

Im vorliegenden Kapitel wird die Biomassemenge abgeschatzt, die maximal im Reaktor

in Abhangigkeit des Sauerstoffangebots bei den erreichten Stoffubergangswerten
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lebensfahig sein kann. Die Abschatzung dient zu einer ersten Einordnung des

verwendeten Reaktorkonzepts.

Zur Sicherung von unlimitierten Kulturbedingungen darf der maximale Sauerstoff-
verbrauch der Mikroorganismen OURpm.x das maximale Sauerstoffangebot aus dem
gas-flussigen Massentransfer OTRnax nicht Ubersteigen.

OUR,, <OTR_., . (5.1)

Der maximale Sauerstoffverbrauch einer biologischen Kultur hangt von der maximalen
Wachstumsrate pmax der Mikroorganismen, dem Sauerstoffausbeutekoeffizient der
Biomasse Yx02 und der Biomassekonzentration Xges ab.

1

OURmax =3 Hmax 'Xges' (52)
X102
Die Gleichung fur die spezifische Atmungsrate lautet:
1
q02 = ’ !"Lmax . (53)

YX/02

Die Sauerstoffaufnahmerate ist damit das Produkt aus gesamter Biomasse im Reaktor
Xges und der spezifischen Atmungsrate qo» bei maximaler Wachstumsrate pmax
/Seletzky, 2007/.

Nach biologischen Fermentationen wurden von /Seletzky, 2007/ in Tabelle 5.10 die

Werte fur Corynebacterium glutamicum aufgefthrt.

Tab.5.10: Stoffdaten einer biologischen Fermentation mit C. glutamicum

Bezeichung Einheit Wert

Mmax maximale Wachstumsgeschwindigkeit [1/h] 0,32

Y02 Ausbeutekoeffizient in Abhangigkeit vom [g/mol] 28,5
Sauerstoffverbrauch

Tragt man die mit dem Sulfitsystem bestimmten volumetrischen Stofflibergangs-
koeffizienten bei variiertem Luftvolumenstrom und konstantem FlUssigkeits-
volumenstrom von 10,8I/min Uber der mit den obenaufgefihrten Gleichungen
bestimmten Biomassemenge auf ergibt sich der in Abbildung 5.50 dargestellte

Zusammenhang.
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Die Gleichung 5.4 fur den k.a Wert gibt die lineare Abhangigkeit der beiden Grolien

wieder:
k,a=0019-X,,. (5.4)
0,40
0,30 -
©
=, 0,20 ¢ 2 Monolithen
“ A 4 Monolithen
= +1,1mm Blasen
0,10 - X 2,1imm Blasen
< 310mm Monolith
A 410mm Monolith
0,00 ‘ ‘ | |
0 5 10 15 20 25
Xges [g/1]

Abb.5.50: Biomassemenge in Abhangigkeit des Volumetrischen Stoffubergangs-
koeffizienten, SiC Monolithen, 10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom, 1,4mm Blasen,

Bestimmheitsmal R?>=0,98

In der Abbildung 5.50 wird der logische Zusammenhang deutlich, dass ein hoher k. a
Wert zu einer hohen Biomassemenge flihren kann. Wie schon in den Kapiteln 5.3
erlautert, fihren unterschiedliche MaRnahmen zu einem hoheren Stoffibergang. In den

oben aufgefihrten Versuchen ergibt sich der hochste kia Wert bei Einbau von vier

Monolithen.
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6 REGRESSIONSANALYSE DES K A WERTS

Der Schwerpunkt der vorliegenden Arbeit liegt auf der messtechnischen Auslegung des
neuartigen Monolithischen Reaktors. Mit einigen in den Versuchen variierten
Parametern wurde zusatzlich aber noch eine Regressionsanalyse durchgefuhrt. Ziel
der Regressionsanalyse ist es, Beziehungen (Zusammenhange) zwischen einer
abhangigen und einer oder mehrerer unabhangigen Variablen festzustellen. Aus den
gefundenen Zusammenhangen koénnen Betriebspunkte, die nicht ermittelt wurden,

berechnet werden.
6.1 Einfluss der Blasengrol3e auf den k a Wert

Durch exponentielle Mehrfachregression ist es moglich die gefundenen Einflisse auf
den volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten k,a in einen formelmaligen
Zusammenhang zu setzen, mit dem sich dann der kia Wert berechnen lasst. Die
ermittelten Messwerte werden in der Rechensoftware MAPLE in ein dreidimensionales
Koordinatensystem eingetragen und die Abhangigkeit der Parameter in einer Formel
ausgegeben. Der gefundene formelmaRige Zusammenhang flr den Einfluss der

Blasengrofie und des Luftvolumenstroms lautet:

k.a=018-V " .B2%, (6.1)

Tragt man die mit MAPLE gefundene Beziehung in das Diagramm mit den ermittelten
Messwerten ein, erkennt man eine gute Ubereinstimmung der Werte, besonders im
Bereich bis zu einem Luftvolumenstrom von 6l/min (ca.3vvm) (Abb.6.1). In allen
folgenden Abbildungen stellen die gestrichelten Linien die mit MAPLE gefundenen
Gleichungen dar. Die Messungen in den Cordieritmonolithen wurden nicht bei einer
BlasengrofRe von 1,1mm durchgefuhrt. In die Abbildungen ist aber zum Vergleich die

mit MAPLE berechneten Kurven fur diese BlasengréfRe eingezeichnet.
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Abb.6.1: Vergleich zwischen Rechnung und Messung, 2 Cordierit Monolithen,

3l/min Flussigkeitsvolumenstrom

Der Einfluss des Luftvolumenstroms und der BlasengrofRe auf den kia Wert liefert in

den Cordieritmonolithen bei einem héheren Volumenstrom der Flissigkeit von 10,81/min

den folgenden Zusammenhang:

k.a=019-V "% .B2%,

(6.2)

Auch hier ergibt sich eine gute Ubereinstimmung der Gleichung mit den Messwerten,

siehe Abbildung 6.2.
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0,251 m1.7mm
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- . ISR RREE S ¢
. --
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0,00 | | | ‘
0,0 20 4,0 6,0 8,0 10,0

Luftvolumenstrom [I/min]

Abb.6.2: Vergleich zwischen Rechnung und Messung, 2 Cordierit Monolithen,

10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom
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Bei SiC Monolithen zeigt sich eine Abweichung der ermittelten Gleichung von den
Messwerten bei Blasen mit einem Durchmesser von 1,4mm, siehe Abbildung 6.3. Die

Regressionsgleichung lautet:

k,a=04-V *%?.B™% (6.3)
0,30
A1,4mm
0,25 | w 1,7mm
*2,1
_ o020 *o'mm A 4 A
R A
=015 | A ™
k; A T T
0,10 - e R S
RNIPUSEY S ¢
PR 4
0,05 - .
0,00 ‘ ‘ ‘ ‘
0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0

Luftvolumenstrom [I/min]

Abb.6.3: Vergleich zwischen Rechnung und Messung, 2 SiC Monolithen, 3I/min

Flassigkeitsvolumenstrom

Die beiden untersuchten Keramiken Siliziumkarbid und Cordierit unterscheiden sich
hauptsachlich in ihrem Kanaldurchmesser. Tragt man die Beziehungen fur den gleichen
Kanaldurchmesser bei unterschiedlichen Flissigkeitsvolumenstromen in ein
gemeinsames Diagramm ein, erkennt man, dass die flr den FlUssigkeitsvolumenstrom
von 10l/min ermittelte Gleichung 6.2 auch fur die Werte bei einem FlUssigkeits-
volumenstrom von 3l/min eine gute Annaherung zeigt (Abb.6.4). Die Gleichung zeigt
aullerdem bei beiden Kanaldurchmessern bei einem FlUssigkeitsvolumenstrom von
10,8l/min eine passende Abbildung der MessgroRen (Abb.6.4). In der Abbildung 6.4
stellt die durchgezogene Linie die mit MAPLE ermittelte Gleichung 6.2 dar.



6 REGRESSIONSANALYSE DES KLA WERTS 145

0,30
A 1,4mm 10,8l/min
| m1,7mm 10,8//min
025 ¢ 2,7mm 10,8l/min
A 1,4mm 3l/min
0,20 +

o 1,7mm 3I/min
< 2,19mm 3l/min

kLa [1/s]
o
o

0,10 ~
0,05 +
0,00
0,30
A 1,4mm Cordierit
® 1,7mm Cordierit
0,25 1 # 2,1mm Cordierit
A1,4mm SiC
© 0,20 1 01,7mm SiC
= $2,19mm SiC
@ 0,15 -
=
©
< 0,10
0,05 +
0,00 \ ‘ ‘ ‘

0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0
Luftvolumenstrom [I/min]

Abb.6.4: Ubereinstimmung der mit MAPLE bestimmten Gleichungen,

oben: 2 Cordierit Monolithen, 3 und 10,8I/min Flissigkeitsvolumenstrom
(gestrichelte Linie: Gl.6.1, durchgezogene Linie: GI.6.2)

unten: 2 Cordierit und 2 SiC Monolithen, 10,8l/min Flissigkeitsvolumenstrom

(gestrichelte Linie: GI.6.3, durchgezogene Linie: Gl.6.2)

In Abbildung 6.5 sind die berechneten GroRen den im Reaktor gemessenen GrofRen
gegeniibergestellt. In weiten Bereichen gibt es eine sehr gute Ubereinstimmung der
Werte. Das BestimmtheitsmaR der ermittelten Gleichung R? betréagt 0,98. Die Gleichung
6.2 kann also in den untersuchten Grenzen als ausreichend genau angenommen
werden. Mit ihr kann der nicht versuchtstechnisch erfasste volumetrische
Stoffubergangskoeffizient in Abhangigkeit des Luftvolumenstroms und der BlasengrofRe

berechnet werden.
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Abb.6.5: Ubereinstimmung der ermittelten Gleichung 6.2 mit den k.a Messwerten, 2

Cordierit und 2 SiC Monolithen, 3 und 10,8l/min Fliissigkeitsvolumenstrom, R?=0,98

6.2 Einfluss der Monolithlange auf den k a Wert

Tragt man den Einfluss der Monolithlange und des Luftvolumenstroms, wie auch schon
den Einfluss der Blasengrofe, in einem dreidimensionalen Zusammenhang auf, ergibt
sich durch exponentielle Mehrfachregression eine Gleichung fir den kia Wert in

Abhangigkeit der beiden genannten Parameter. Die Gleichung
k,a=0,003-V .o (6.4)
gibt den Verlauf der Messwerte gut wieder, wie Abbildung 6.6 zeigt.
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Abb.6.6: Vergleich zwischen Rechnung und Messung, 2 SiC Monolithen, 1,4mm
Blasen, 10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom
Bei kleineren Blasen wurde ein abweichender Zusammenhang ermittelt:
k.a=0016-V .o, (6.5)

Auch hier gibt es eine gute Ubereinstimmung mit den Messwerten (Abb.6.7), allerdings

kann in diesem Fall anders als bei der Abhangigkeit der Blasengrof’e der gefundene

formelmalige Zusammenhang nicht auf beide betrachtete Falle angewendet werden.
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Abb.6.7: Vergleich zwischen Rechnung und Messung, 2 SiC Monolithen, 1,1mm

Blasen, 10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom
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In Abbildung 6.8 sind die mit den Gleichungen 6.4 und 6.5 gerechneten
Stoffubergangskoeffizienten den im Reaktor gemessenen gegenubergestellt. Die
Gleichungen stimmen mit einem Bestimmtheitsma® R? von 0,98 sehr gut mit den
Messwerten Uberein und bieten die Mdglichkeit den volumetrischen Stoffubergangs-
koeffizienten in Abhangigkeit des Luftvolumenstroms und Monolithlange zu berechnen,
allerdings bei konstanter BlasengrofRe. Die auszuwahlende Gleichung ist von der

Blasengrdlie abhangig.
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Abb.6.8: Ubereinstimmung der ermittelten Gleichungen 6.4 und 6.5 mit den k.a
Messwerten, SiC Monolithen, 10,8l/min Fliissigkeitsvolumenstrom, R?=0,98

Legende: schwarze Punkte: 1,1mm Blasen, weil3e Punkte: 1,4mm Blasen

Betrachtet man die Gleichung 6.5 fur Blasen von 1,imm und tragt sie Uber der
Monolithlange fir unterschiedliche Luftvolumenstrome auf, ergibt sich der in Abbildung
6.9 dargestellte Verlauf. In das Diagramm ebenfalls eingetragen sind die Steigungen
Der

volumetrische Stoffibergangskoeffizient erhéht sich mit steigender Monolithlange. Ab

und mit den Steigungen ermittelte optimale Monolithenlange im Reaktor.
einer Monolithlange von ca. 400mm nimmt die Steigung allerdings deutlich ab, das zeigt
sich auch bei anderen Blasengrof3en (s.Anhang). Der Einbau von langeren Monolithen
ist somit nicht sinnvoll im verwendeten Reaktor. Will man trotzdem eine hdhere
Immobilisierungsflache im Reaktor zur Verfligung stellen, ist eine VergroRerung der
Monolithenquerschnittsflache oder eine Parallelschaltung von mehreren Monolithen

eine Mdglichkeit.
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Abb.6.9: Volumetrischer Stoffibergang in Abhangigkeit der Monolithlange, 10,8I/min

Flussigkeitsvolumenstrom, 1,1mm Blasen

6.3 Einfluss des relativen Gasgehalts auf den k_.a Wert

1200

Wie schon in Kapitel 5 erwahnt, hat der relative Gasgehalt ¢ im Reaktor einen

entscheidenden Einfluss auf den volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten. Zur

Abschatzung des Verhaltens des relativen Gasgehalts wird im vorliegenden Kapitel die

Modellierung des Gasgehalt vorgestellt. Mit der Rechensoftware MAPLE wurden durch

exponentielle Mehrfachregression Gleichungen fur die gefundenen Abhangigkeiten

zwischen dem Gasgehalt und den Volumenstromen der Luft und der FlUssigkeit

bestimmt. Fur die unterschiedlichen Begasungsplatten ergaben sich die in Tabelle 6.1

dargestellten Beziehungen. Die angegebenen BlasengréfRen wurden mit Gleichung 3.27

nach /Siemes, 1954/ berechnet.

Tab.6.1: Abhangigkeit des relativen Gasgehalts von den Volumenstromen der Luft und

der FlUssigkeit bei unterschiedlichen Blasengrofien

Begasungsplatte 0 (2,1mm Blasen) g, =054V % . v % (6.6)
Begasungsplatte 1 (1,7mm Blasen) g =067V " .v (6.7)
Begasungsplatte 2 (1,4mm Blasen) g =058V . v % (6.8)
Begasungsplatte 3 (1,1mm Blasen) g =022.Vv . v (6.9)
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Zur Bestimmung einer allgemeingultigen Gleichung flr die Abhangigkeit des relativen
Gasgehalts von den Volumenstromen der Luft und der Flussigkeit muss zwischen
Blasen grofer und kleiner als 1,6mm unterschieden werden. Fur Blasen kleiner als
1,6mm konnte die Beziehung

g, =07-V. . v, (6.10)
und fur Blasen grofder als 1,6mm die Beziehung

g, =036-V % .v °° (6.11)
gefunden werden. Die Ubereinstimmung der Gleichungen mit den gemessenen GrofRen

ist in Abbildung 6.10 zu erkennen.
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Abb.6.10: Vergleich des gemessenen Gasgehalts mit dem MAPLE berechneten, 2 SiC

Monolithe, a: 2,1mm Blasen, b: 1,7mm Blasen, c¢: 1,4mm Blasen, d: 1,1mm Blasen

In Abbildung 6.11 sind die berechneten Gro3en den im Reaktor gemessenen GrofRen
gegeniibergestellt. In weiten Bereichen gibt es eine sehr gute Ubereinstimmung der
gemessenen GroRen mit den berechneten. Das BestimmheitsmaR R? fiir die Gleichung
6.10 betragt 0,96. Fir die Gleichung 6.11 wurde ein R? von 0,90 ermittelt. Mit den
Gleichungen lasst sich der Einfluss der Volumenstrome auf den relativen Gasgehalt in

den oben beschriebenen Grenzen bestimmen. Auf die Abhangigkeit des relativen
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Gasgehalts von dem volumetrischen Stofflibergangskoeffizienten wird im folgenden

Kapitel eingegangen.
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Abb.6.11: Vergleich des gemessenen Gasgehalts mit dem nach Gleichung 6.10
(R?=0,96) und 6.11 (R?>=0,90) berechneten fiir unterschiedliche Begasungsplatten

6.4 Vergleich zwischen relativem Gasgehalt und k a Wert

Tragt man die gemessenen Werte flr den volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten
uber dem relativen Gasgehalt in Abhangigkeit der Blasengrolde auf, ergibt sich der in

Abbildung 6.12 oben dargestellte Verlauf. Die gestrichelten Linien stellen die mit
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MAPLE ermittelten Verlaufe der Gleichung 6.12 dar:
k.a=162-¢ > .B™". (6.12)

Es zeigt sich die guten Ubereinstimmung der Gleichung mit den Messwerten. Das
BestimmheitsmaR R? betragt 0,98.

0,30
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Abb.6.12: Vergleich zwischen relativem Gasgehalt und k.a Wert, 2 SiC Monolithen,
10,8l/min Flussigkeitsvolumenstrom, Gleichung 6.12, R?=0,98

In der Modellierung des relativen Gasgehalts (Kap.6.3) wurde die Beziehung
g, =07-V. . v, (6.10)
gefunden. Setzt man diese Gleichungen in die obige Gleichung 6.12 ein ergibt sich

folgender Zusammenhang:

k.a=128-V " . v, % .B7, (6.13)

Der mit dieser Gleichung berechnete Einfluss des Luftvolumenstroms und der
Blasengrofe auf den kia Wert ist in Abbildung 6.13 oben eingetragen (gestrichelte
Linien). Die Gleichung gibt die auch eingezeichneten Messwerte mit einem
BestimmheitsmaR R? von 0.99 sehr gut wieder, wie zusatzlich in Abbildung 6.13 unten
gezeigt wird. Mit der aufgestellten Gleichung 6.13 lasst sich der kia Wert in
Abhangigkeit von den Volumenstromen der Luft und der Flussigkeit und gleichzeitig in

Abhangigkeit der BlasengrofRe berechnen.
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Abb.6.13: Vergleich zwischen relativem Gasgehalt und k a Wert, 2 SiC Monolithen,
10,8l/min Fliissigkeitsvolumenstrom, Gleichung 6.13, R?=0,99

Berechnet man mit der oben aufgestellten Gleichung 6.13 den Einfluss des
Flussigkeitsvolumenstroms auf den k,a Wert ergibt sich allerdings ein falscher
Zusammenhang. Die berechneten Gleichungen verlaufen exponentiell fallend bei
Steigerung des Flussigkeitsvolumenstroms, entgegen den tatsachlichen Messungen
(s.Abb.5.21). Die Abnahme des relativen Gasgehalts mit steigendem Flissigkeits-
volumenstrom (s.Kap.5.4) wird in der Gleichung ausgedrickt, nicht jedoch der Anstieg
des k,a Werts bei steigendem Flussigkeitsvolumenstrom. Hier wird deutlich, dass der

kia Wert nicht nur vom relativen Gasgehalt abhangt.
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Die vorliegenden Dissertation ist Teil des von der Deutschen Forschungsgemeinschaft
geforderten interdisziplinaren  Verbundprojekts ,Immobilisierung von aeroben
Mikroorganismen in Wechselwirkung mit offen porésen Keramikmonolithen®. Im
Rahmen des Projekts werden die komplexen Zusammenhange zwischen Werkstoff,
Hydrodynamik und Biofilmbildung fir die Immobilisierung von aeroben Mikroorganismen
in einem neuartigen Strdmungsreaktor mit Keramikmonolithen untersucht. Die
Versorgung der Mikroorganismen mit gelostem Sauerstoff stellt dabei eine der

Hauptaufgaben beim Betrieb des monolithischen Stromungsreaktors dar.

Im vorliegenden Anwendungsfall wird die Intensitat des Sauerstoffibergangs von der
Luft in die Versuchsflissigkeit durch den volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten
kLa beschrieben. Zu den Einflussparametern gehoren unter anderem der Volumenstrom
der Luft und der FlUssigkeit, die GrolRe der einstromenden Gasblasen, der relative

Gasgehalt und die Geometrie der Reaktorbauteile.

Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein neuartiger Gas(G)-Flussigkeits(L)-Reaktortyp
entwickelt und untersucht, in dem ein hoher G-L-Stoffubergang fur die Immobilisierung
von aeroben Mikroorganismen erzielt werden soll. Die wesentliche Aufgabe besteht
darin, den volumetrischen Stofflibergangskoeffizienten in dem Stromungsreaktor mit
monolithischer Keramik aus Siliziumkarbid und Cordierit in Abhangigkeit von den oben
genannten Parametern verfahrenstechnisch zu charakterisieren. Die Versuche zur
Ermittlung des Stoffubergangs wurden mit einem chemischen Ersatzsystem
durchgefuhrt. Das verwendete Modellsystem Natriumsulfit simuliert die Zellatmung der
Mikroorganismen, ohne dem Einfluss des Stoffwechsels der Mikroorganismen zu

unterliegen.

Eine weitere Aufgabe besteht darin, den erzielten Stoffibergang in Beziehung zu
setzen mit dem notwendigen spezifischen Leistungseintrag. Daraus sind Kriterien fur
optimale Betriebsbedingungen abzuleiten, aullerdem eine Bewertung der
Ubertragbarkeit des chemischen Ersatzsystems auf ein biologisches Fermentations-
medium. Die Messreihen fur den Stoffibergangskoeffizienten und den Leistungseintrag
wurden numerisch approximiert. Der Einfluss der oben genannten Parameter auf die

Biofilmbildung von den aeroben Mikroorganismen Corynebacterium glutamicum in der
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Keramik wurde vom Projektpartner, dem Institut flir Bioverfahrenstechnik (BioVT) an der
RWTH Aachen, bestimmt /Seletzky, 2007/.

Bei der Konstruktion des Reaktors steht der einfache Wechsel der Keramikmonolithen
und der Flussigkeitsfullung im Vordergrund. Die Blasenerzeugung im Reaktor geschieht
unterhalb der Monolithen durch porése Glasplatten. Es wurden vier verschiedene
Begasungsplatten untersucht mit einem PorengréRenbereich zwischen 16 und 250um.
Die mit einer Gleichung von /Siemes, 1954/ berechneten Primarblasengrof3en liegen mit
diesen Begasungsplatten zwischen 1,1 und 2,1mm. Bei allen Versuchsreihen mit
unterschiedlichen Begasungsplatten zeigte sich, dass kleinere Blasen hdhere
volumetrische Stofftransferkoeffizienten lieferten, unabhangig von den anderen

Parametern.

Mit den oben aufgefihrten Begasungsplatten wurden Stofftransferversuche bei
unterschiedlichen Volumenstromen durchgefuhrt. Die Luftvolumenstrome lagen
zwischen 2 und 10l/min (ca. 1 und 5vvm) und die Volumenstrome der FlUssigkeit
zwischen 3 und 21,6l/min. Der volumetrische Stoffiibergangskoeffizient steigt mit
zunehmendem Luftvolumenstrom. Ab einem Wert von 6l/min (ca.3vvm) verstarkt sich
dabei der degressive Verlauf des k.a Werts bei allen Versuchen. Kommt es durch eine
Luftvolumenstromerhéhung zu keiner weiteren deutlichen Zunahme des kia Werts,
kann der Stoffibergang durch eine Steigerung des Volumenstroms der FlUssigkeit noch
weiter verbessert werden. Wenn die maximale Gasbeladung des Systems (durch den
Luftvolumenstrom) erreicht ist, fuhrt eine Volumenstromerhdhung der Flussigkeit zu
einer verbesserten Dispergierung des Gases in der Fliussigkeit. Ahnlich wie beim
Einfluss des Luftvolumenstroms zeigt auch der FlUssigkeitsvolumenstrom einen
degressiven Einfluss und erfordert die Definition eines Wirkungsgrenze oberhalb eines

Wertes von ca.17l/min.

Die Untersuchungen des relativen Gasgehalts im Reaktor dienten zur Erklarung des
Verhaltens der volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten bei den vorgegebenen
Parametern. Der relative Gasgehalt ¢ und die BlasengréfRe sind maf3geblich fur die im
Reaktor zur Verfigung stehende Stofftransferflache verantwortlich. Bei der Zunahme
des ki a Werts mit steigendem Luftvolumenstrom ist der damit verbundene Anstieg des
relativen Gasgehalts im Reaktor die verantwortliche Grolde. Bei Erhdhung des
Volumenstroms der Flussigkeit kommt es zu einer Verringerung des Blasen-

durchmessers und dadurch zu einer Verbesserung des kia Werts. Die Verringerung
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Uberwiegt die Abnahme des Gasgehalts mit steigendem Flussigkeitsvolumenstrom. Die
abnehmende BlasengroRe bei steigendem FlUssigkeitsvolumenstrom erklart auch,
warum es bei hohen Luftvolumenstromen nur noch durch eine Erhohung des
Volumenstroms der Flussigkeit zu einer Verbesserung des Stoffubergangs kommt.
Allerdings ist nicht nur der Gasgehalt die entscheidende Gréle flr den Stoffubergang.
Mit kleineren Blasen ist eine schnellere Gasbeladung des Systems mit steigendem
Luftvolumenstrom mdglich, gleichzeitig bieten kleinere Blasen aber vorallem eine

groRere Oberflache und damit Stoffaustauschflache als groRere Blasen.

Die Stoffubergangsuntersuchungen im hydrodynamischen Reaktor wurden mit zwei
unterschiedlichen keramischen Monolithen durchgefihrt. Die 150mm langen Keramik-
monolithen unterscheiden sich neben ihrem Werkstoff insbesondere in ihrer Kanalbreite
und Wanddicke und damit in ihrem Oberflachen-zu-Volumen-Verhaltnis und in ihrer
Anzahl an durchstrombaren Kanale pro angestromter Flache (Siliziumkarbid: 200cpsi
und Cordierit: 400cpsi). Die Versuche zeigten, dass der Einfluss der unterschiedlichen
Kanalbreite der Keramiken auf den volumetrischen Stoffibergangskoeffizienten
vernachlassigt werden kann, da die Stromungsgeschwindigkeit des Zweiphasen-
gemisches in beiden Kanalstrukturen identisch ist. Im Rahmen der Versuche wurde
aullerdem nachgewiesen, dass eine Erhdhung der Anzahl, der in reihegeschalteten
Monolithen, bzw. eine Verlangerung der Monolithen zu einem Anstieg des Stoff-
Ubergangs fuhrt. Der Vergleich von langeren Monolithen mit mehreren kirzeren, mit
10mm Abstand in reihegeschalteten, Monolithen lieferte kein eindeutiges Ergebnis. Fur

eine endgultige Aussage mussen noch weitere Versuche folgen.

Beim Einsatz von vier Siliziumkarbidmonolithen wurden die héchsten k.a Werte dieser
Arbeit gemessen, so zum Beispiel ein k,a Wert von 0,27 1/s bei ansonsten Standard-
bedingungen. Dies entspricht einer Erhéhung des ki a Werts gegenuber dem Wert bei
Standardbedingungen um 50%. Bei sogenannten Standardbedingungen sind die
Begasungsplatte mit einer Porengrof3enverteilung von 40 bis 100um (berechnete
BlasengrofBe: 1,4mm) und zwei Siliziumkarbid Monolithen mit einem Abstand von 10mm
in den Reaktor eingebaut. Mit einem eingestellten FlUssigkeitsvolumenstrom von
10,8l/min und einem Luftvolumenstrom von 6l/min (ca.3vvm) ergibt sich ein "Standard
kia Wert” von 0,18 1/s.

Fur die Ermittlung eines optimalen Betriebsbereichs wurde der spezifische

Leistungseintrag ins System berucksichtigt. Danach ist eine Erhohung der



7 ZUSAMMENFASSUNG 157

Monolithanzahl bzw. —lange eine sinnvolle Mal3nahme zur Steigerung des ki a Werts im
Reaktor, da bei gleichem Leistungseintrag mit mehr bzw. langeren Monolithen ein
hoherer k,.a Wert erreicht werden kann. So wird zum Beispiel bei einem konstanten
Leistungseintrag von 2kW/m?® bei Verwendung von vier statt zwei SiC Monolithen eine
kLa Wert Steigerung um 24% erreicht. AuRerdem zeigte sich, dass der Primarblasen-
durchmesser nur einen sehr geringen Einfluss (max.4.2%) auf den Leistungseintrag in
den Untersuchungsgrenzen hat. Diese Erkenntnis fuhrt zu dem Schluss, dass es zu
einer deutlichen Steigerung des kia Werts durch eine Verkleinerung des Blasendurch-
messers kommt, bei vernachlassigbarem Einfluss auf den Leistungseintrag. Durch
Vorgabe eines konstanten Leistungseintrag erhalt man die optimale (berechnete)
PrimarblasengréRe von 1,4mm. Die Untersuchung des Leistungseintrags bestatigt
aullerdem den maximal sinnvollen Luftvolumenstrom von 6l/min (ca.3vvm). Eine
weitere wichtige Erkenntnis der Untersuchungen ist der optimale Betriebsbereich des
Reaktors zwischen einem Leistungseintrag von 1,5 und 2kW/m3, da die Zunahme des
kra Werts bei Erhohung des Leistungseintrags uber diesen Bereich hinaus deutlich

abnimmt.

Die im Rahmen dieser Arbeit durchgefihrten Messungen des volumetrischen
Stofflbergangskoeffizienten wurden durch exponentielle Mehrfachregressionen mit der
Rechensoftware MAPLE in eine analytische Form gezwangt. Durch die gewahlte
Regression wurde eine Gleichung gefunden, mit der die Einflisse von Luftvolumen-

strom und Blasengrdlie auf den k a Wert berechnet werden kénnen. Die Gleichung
k,a=019.V **.p2% (6.2)

hat im untersuchten Bereich ein Bestimmtheitsmal R? von 0,98 und wird so als

hinreichend genau angenommen.

Mit der Regressionsanalyse des relativen Gasgehalts in Kombination mit der

Blasengrole ergibt sich die folgende Gleichung zur Berechnung des ki a Werts:

koa=128-V " -V, " B (6.13)

Die Gleichung 6.13 gibt die Messwerte sehr gut wieder, allerdings nur bei Variation von
Luftvolumenstrom und Blasengrolle, bei gleichzeitig konstantem FlUssigkeits-
volumenstrom (R?=0,99). Berechnet man mit der Gleichung den Einfluss des
Fllssigkeitsvolumenstroms auf den kia Wert ergibt sich ein stark abweichender
Zusammenhang. Die berechneten Gleichungen verlaufen exponentiell fallend bei

Steigerung des Flussigkeitsvolumenstroms, entgegen den tatsachlichen Messungen



158 7 ZUSAMMENFASSUNG

(s.Abb.5.21). Die Abnahme des relativen Gasgehalts mit steigendem Flussigkeits-
volumenstrom wird in der Gleichung ausgedrickt, nicht jedoch der Anstieg des k.a
Werts bei steigendem Volumenstrom der Flussigkeit. Hier wird nochmal deutlich, dass

der k.a Wert vom relativen Gasgehalt und von der Blasengrof3e abhangt.

Die Modellierung des Monolithlangeneinflusses auf den Stoffibergangskoeffizienten
zeigt, dass eine maximale Monolithenlange von 400mm sinnvoll ist. Wird eine hohere
Immobilisierungsflache im Reaktor erfordert, ist eine Parallelschaltung von mehreren
Monolithen eine Mdglichkeit. Eine andere Moglichkeit ist eine weitere Stelle, an der Luft
in den Reaktor eingetragen wird, zum Beispiel nach einem 400mm langen Monolithen
bevor ein weiterer Monolith eingebaut sein konnte. Welche Einflisse mehrere
Begasungsstellen und/oder eine Parallelschaltung von Monolithen auf den
volumetrischen Stoffubergangskoeffizienten und den spezifischen Leistungseintrag hat,
muss Gegenstand weiterflihrender Untersuchungen sein. Erst ein detailliertes Scale-up
der hier gewonnen Erkenntnisse kann eine industrielle Nutzungsmoglichkeit des
neuartigen Strdmungsreaktors endgultig beantworten. Das Scale-up muss auch eine
Beurteilung beeinhalten, fur welche chemischen und biologischen Prozesse die mit dem

Reaktor erzielbaren StoffUbergangsraten interessant sein kénnen.

Neben der hydrodynamischen Charakterisierung des Stromungsreaktors, wurde eine
Charakterisierung der verwendeten Keramiken, zu der auch die Auswertung von
biologischen Immobilisierungsversuchen in den keramischen Strukturen gehort,
durchgefuhrt. Die Mikroorganismen besiedeln die Keramik nicht mit einer Mono-
organismenschicht. Nach der ersten Adsorption auf der Oberflache bildet sich ein sehr
kompakter Biofilm. Die Dicke des Films hangt neben anderen Einflissen in starkem
Male von der zur Verfugung stehenden Sauerstoffmenge ab. Die ausgewerteten
Biofilme der ca.1uym grof3en Mikroorganismen Corynebacterium glutamicum hatten im
getrockneten Zustand Dicken zwischen 5 und 30um. Nach einer geeigneten
Probenpraparation konnten die Mikroorganismen flachenmafig, aber auch in der Tiefe
der porosen Keramik, mit der Energiedispersiven Elektronenstrahlrontgenmikroanalyse
(EDX) qualitativ nachgewiesen werden. Die im Rahmen dieser Arbeit entwickelte
Praparation der immobilisierten Corynebacterium glutamicum lasst sich auch auf
andere Mikroorganismen ubertragen und gewahrleistet eine qualitative Auswertung,
sowohl flachenmalRig als auch in der Tiefe der porésen Keramik. Durch geeignete
Bildanalysemethoden kann eine quantitative Bewertung in weiterfuhrenden

Untersuchungen erganzt werden.
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Das in dieser Arbeit verwendete Ersatzsystem Natriumsulfit zeigt gegentber einer
biologischen Fermentation mit immobilisierten Mikroorganismen folgende Unterschiede.
Wahrend die chemische Reaktion uberall in der Flussigkeit geschieht, wird im
biologischen Medium nur dort Sauerstoff verbraucht, wo sich die Mikroorganismen
befinden. Ein Teil der Mikroorganismen ist in der Flussigkeit suspendiert, ein anderer
auf bzw. in der Keramik immobilisiert. Diese Anteile sind unbekannt. Ein weiterer
Unterschied zwischen den Systemen ist die Koaleszenzwirkung. Das Natriumsulfit-
system ist verglichen mit dem von /Seletzky, 2007/ verwendeten Biosystem weniger
koaleszenzhemmend. Bei den Versuchen zur Bestimmung der Ubertragbarkeit zeigte
sich bei einem FlUssigkeitsvolumenstrom von 10,8l/min, einer Blasengrof3e von 2,1mm
und einem Luftvolumenstrom von 6l/min, dass die Ubertragbarkeit als ausreichend
genau angesehen werden kann. Der kia Wert betrug fur das relevante Biosystem
0,066 1/s und fur das Sulfitsytem 0,085 1/s. Die Werte weichen zwar um 22%
voneinander ab, fiir die Ubertragbarkeit der Erkenntnisse aus dem Sulfitsytem auf das
Biosystem wird diese Abweichung aber als ausreichend genug angesehen. Fur eine
detailliertere Bestimmung eines zahlenmaBigen Ubertragungsfaktors innerhalb der
untersuchen Grenzen zwischen dem hier verwendeten 0,5molaren Natriumsulfitsystem
und dem von /Seletzky, 2007/ fermentierten Biosystems mit Corynebacterium

glutamicum mussen noch weitere Versuche folgen.

Die Hauptanforderungen an den neuartigen G-L-Reaktor ist ein hoher volumetrischer
Stoffibergang bei einem moglichst geringen Leistungseintrag. Bei einem aus den
Versuchserkenntnissen vorgegebenen Leistungseintrag ins System von maximal
2kW/m® liegt der aufgrund der Ergebnisse dieser Arbeit empfohlene optimale
Betriebsbereich bei einem Luftvolumenstrom von 6l/min (ca.3vvm), einem FlUussigkeits-
volumenstrom von 12I/min, einer verwendeten Begasungsplatte mit dem Porenbereich
von 40-100um (berechnete Primarblasengréfie 1,4mm) und einer Monolithenlange von
400mm. Der damit erreichte volumetrische Stoffibergangskoeffizient k .a betragt 0,2 1/s
(s.Tab.7.1). Der Volumenstrom der Flussigkeit von 12l/min reicht aus, um eine
gleichmafige Durchstromung der beiden Phasen im Reaktor zu erreichen und ein

Aufstauung der Blasen unterhalb der Keramikmonolithen zu verhindern.

Die Auswirkungen der hier untersuchten Einflisse auf das tatsachliche
Immobilisierungsverhalten von Mikroorganismen (insbesondere auf die Biofilmbildung in
Abhangigkeit der Volumenstrome) bedirfen weiterfUhrende Untersuchungen.

Besondere Aufmerksamkeit sollte bei folgenden Untersuchungen der Zusammenhange
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zwischen den physikalischen Parametern und der Biofilmbildung auf die Blasengrolie

und die damit einhergehenden Kriterien wie relativer Gasgehalt und die Stofftransfer-

flache gelegt werden.

Tab.7.1: Optimaler Betriebsbereich des Sulfit-Reaktorsystems

Luftvolumenstrom V, 6 I/min Volumetrischer

_ . Stoffubergangskoeffizient
Fliissigkeitsvolumenstrom V., | 12 1/min : kia=021/s
Blasengrofte B 1.4 mm Spezifischer Leistungseintrag
Monolithlange L 400 mm P/V = 2 kW/m?®
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8

Ac
cCo++
Cc

CL

CL
CNa2s04
Co2
Coz*

Cw

ds
dp
Fa
Fa-Fo
Fr
Fw

KL

k|_a

FORMELVERZEICHNIS

Spezifische Austauschflache

Grenzflache

Blasengrole

Konzentrationsanderung

Konzentration des Kobaltkatalysators
Konzentration in der Gasphase

Konzentration in der Flussigphase
Grenzflachenkonzentration in der Flissigphase
Konzentration von Natriumsulfat
Sauerstoffkonzentration in der Flissigkeit
Sauerstoffkonzentration an der Grenzflache
Widerstandsbeiwert

Konstante

Durchmesser

Blasendurchmesser

Porendurchmesser

Abldsekraft

Auftriebskraft

Froude-Zahl

Widerstandskraft der umgebenden Flussigkeit gegen
Blasenentstehung bzw. -abldésung
Grenzflachenkraft

Erdbeschleunigung

Hatta-Zahl

Gesamtstoffiibergangskoeffizient beim Transport durch die
Phasengrenze

Gasseitiger Stoffubergangskoeffizient beim Transport
durch die Phasengrenze

Flussigkeitsseitiger StoffiUbergangskoeffizient beim
Transport durch die Phasengrenze

volumetrischer Stoffubergangskoeffizient

Lange der Monolithen

[m™]
[m]

[m]
[mol/L]
[mol/L]
[mol/L]
[mol/L]
[mol/L]
[mol/L]
[mol/L]
[mol/L]
[-]

[-]

[m]

[m]

[m]

[N]

[N]

[-]

[N]

[N]
[m/s?]
[-]

[m/s]

[m/s]

[m/s]

[1/s]

[m]
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Loz Sauerstoffloslichkeit [mol/bar-m?]
m Stoffmenge, Molzahl [mol]

m Stoffmengenfluss [mol/s]

n Porenanzahl [-]

n Stofftransport Uber Phasengrenze [mol/s]
OTR Sauerstofftransferrate [mol/L-h]
OUR Sauerstoffaufnahmeferrate [mol/L-h]

p Druck [Pa]

pH pH Wert [-]

PK Druck im Reaktorkopf [bar]

pL Druck in der Luftzuleitung [bar]

Po2 Partialdruck von Sauerstoff [bar]

App Druckunterschied zwischen Pumpeneintritt und -austritt [bar]

PR Druck im Reaktor [bar]

Ps Druck im Reaktorsockel [bar]

P Leistung [m?-kg/s’]
Peasen  Leistungseintrag durch Blasenbildung [m?kg/s’]
Pexp Leistungseintrag durch Expansion der Blasen [m?%kg/s’]
Pp Pumpenleistung [m?-kg/s’]
q Begasungsrate [vwvm]

Jo2 spezifische Atmungsrate [mol/g/h]
R molare Gaskonstante (8,314 kJ K™ kmol™) [kJ K" kmol™]
Re Reynoldszahl [-]

r Reaktionsgeschwindigkeit [mol/L-s]

t Zeit [s]

T Temperatur K]

Au Schlupfgeschwindigkeit [m/s]

Uc Gasleerrohrgeschwindigkeit [m/s]

UF| Stromungsgeschwindigkeit der Flussigkeit [m/s]

uL Stromungsgeschwindigkeit der Luft [m/s]

Vp Stromungsgeschwindigkeit in einer Pore [m/s]

Vs Blasenvolumen [m?]

\'/FI Volumenstrom der Flussigkeit [m®/s]

Vi molares Normvolumen (22,41 m*kmol™) [m>kmol™]
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Vi

VR

We
(W),
Xges
yCO2in
yCO20ut
yOa2in
YO2out
YNzin
YN2out

Yx/02

oL
OFI
L

EFI

Mmax

Ap

pL
PFI

Luftvolumen im Reaktor

Flllvolumen des Reaktors

Weber-Zahl

Volumenanderungsarbeit

Biomassekonzentration

Kohlendioxidanteil der in den Reaktor einstromenden Luft
Kohlendioxidanteil der aus dem Reaktor strdomenden Luft
Sauerstoffanteil der in den Reaktor einstromenden Luft
Sauerstoffanteil der aus dem Reaktor stromenden Luft
Stickstoffanteil der in den Reaktor einstromenden Luft
Stickstoffanteil der aus dem Reaktor stromenden Luft

Sauerstoffausbeutekoeffizient der Biomasse

Dicke der Grenzschicht

Gasseitige Grenzschichtdicke
Flussigkeitsseitige Grenzschichtdicke
relativer Gasgehalt im Reaktor
relativer Flussigkeitsgehalt im Reaktor
dynamische Viskositat

maximalen Wachstumsrate
kinematische Viskositat
Oberflachenspannung
Dichtedifferenz zwischen den Phasen
Dichte der Luft

Dichte der Flussigkeit
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10.1 BlasengroRenmessung vor Glaskapillaren

Tab.10.1: Fotografische Auswertung von Blasengro3enmessung vor Glaskapillaren bei

der Begasungsplatte 0 und 1

Flussigkeits-
volumenstrom
0 I/min
Luftvolumenstrom

2 I/min

Begasungsplatte 0

Begasungsplatte 1

WA :|'-||;||;||.||i||i|i

3 [ -— L

I

w £ Lh (=2} ~l e

Flussigkeits-
volumenstrom
0 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min

Flussigkeits-
volumenstrom
12,6 I/min
Luftvolumenstrom

2 I/min
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Flussigkeits-
volumenstrom
12,6 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min

\II R AARARI

Flussigkeits-
volumenstrom
21,6 I/min
Luftvolumenstrom

2 I/min

Flussigkeits-
volumenstrom
21,6 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min
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Tab.10.2: Blasengrdflen in den Glaskapillaren

Begasungsplatte O Begasungsplatte 1

Flussigkeits-
volumenstrom
0 I/min
Luftvolumenstrom

2 1/min

Flussigkeits-
volumenstrom
0 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min

Flussigkeits-
volumenstrom
12,6 I/min
Luftvolumenstrom
2 I/min

Flussigkeits-
volumenstrom
12,6 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min
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Flussigkeits-
volumenstrom
21,6 I/min
Luftvolumenstrom

2 1/min

Flussigkeits-
volumenstrom
21,6 I/min
Luftvolumenstrom
10 I/min

Tab.10.3: Blasengrdllenmessung vor Glaskapillaren bei der Begasungsplatte 1

Flissigkeitsvolumenstrom [I/min]
Luftvolumenstrom 0 3.0 78 12,6 17.2 216
[I/min]
2 12 12 12 12 12 | milchig
4 2-3 2-3 12 12 12 | milchig
6 2-4 2-4 13 13 12 | M
8 2-5 2-4 2-3 13 13 | MoNe
10 3-6 2:5 2-4 13 13 | MO
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10.2 Volumetrischer Stoffibergangskoeffizient

10.2.1Einfluss der Blasengrofe

—-2,1mm Blasen
0,25 | & 1,7mm Blasen
-4 1,4mm Blasen

@ 0,20 -

=

5 0,15 -

=

% 0,10 - ././././""Fh-

X
0.05 1 /,’0/‘—‘—\
0,00 T T T T T

0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0

Luftvolumenstrom [I/min]

Abb.10.1: EinfluR der Blasengrofle auf den kia Wert, 2 Cordierit Monolithen,

10,8l/min Volumenstrom

10.2.2 Einfluss der keramischen Monolithe

12,0

-+~ kein Monolith
040 - =1 Monolith

-A- 2 Monolithen
0,30 4 ~® 3 Monolithen

kLa Wert [1/s]

0,00 T T T T T

0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0

Luftvolumenstrom [I/min]

Abb.10.2: Einfluss der Monolithenanzahl auf den k.a Wert bei unterschiedlichen

Luftvolumenstromen, SiC Monolithen, 3I/min FlUssigkeitsvolumenstrom, 1,4mm

Blasen

12,0
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25
s, . . \
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2E o u u .
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= !
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0 1 2 3

Anzahl Monolithen [-]
& VFI=3,0l/min W VFI=10,8//min A VFI=21,6l/min

Abb.10.3: Einfluss der Anzahl der Monolithen auf den Flussigkeitsvolumenstrom,

SiC Monolithen, 1,4mm Blasen

10.2.3 Einfluss des Gasgehalts im Reaktor

0,70 -.0,40
& klLa-Wert Pt
0,60 - -O- Gasgehalt + 0,35
o 10,30 =
7 0,50 - S
= +0,25 &
© 0,40 - @
= TE—C .- +.020 2
o= \_\_\_\_—— 3
0,30 1 B 1015 &
0,20 ‘ ‘ ‘ ‘ 0,10
0,0 5,0 10,0 15,0 20,0 25,0

Flussigkeitsvolumenstrom [I/min]

Abb.10.4: Korrelation zwischen Gasgehalt und k.a Wert, 2 SiC Monolithen, 6l/min

Luftvolumenstrom, 1,1mm Blasen
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10.3 Spezifischer Leistungseintrag

10.3.1Einfluss des Volumenstroms der Flissigkeit

50
& VL=4l/min
4,0 1 —-VL=6l/min
—&— VL=8l/min
(7} i
2 3,0
=
= 50 -
Z )
o
1,0
0,0 T T T T
0,0 5,0 10,0 15,0 20,0 25,0
Flussigkeitsvolumenstrom [lI/min]
5,0
& VL=4l/min
- VL=61/min
4.0 7 o vL=8I/min
() i
2 3,0
=
=50 -
Z b
o
1,0
0,0 T T T T
0,0 50 10,0 15,0 20,0 25,0
Flissigkeitsvolumenstrom [I/min]
Abb.10.5: Spezifischer Leistungseintrag bei steigendem Flussigkeits-

volumenstrom und unterschiedlicher Blasengrdf3e, 2 SiC Monolithen

oben: 1,1mm Blasen

unten: 1,4mm Blasen
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10.3.2 Einfluss der keramischen Monolithe

5,0
- VL=2I/min

& VL=6I/min
4,0 1 —a-vL=10l/min

@
o
|

PV [KW/m3]
N
>

\

0,0 ‘ ‘ | |
0 1 2 3 4 °
Monolithanzahl [-]

Abb.10.6: Einfluss der Monolithenanzahl auf den Gesamtleistungseintrag in

Abhangigkeit von dem Luftvolumenstrom, 10,8l/min Volumenstrom, 1,4mm Blasen

5,0
- VL=4l/min
- VL=6I/min

4,0 1 - VL=10I/min

w
o
|

P/V [kW/m3]
N
o

|

o
o
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Monolithlange [-]

o

Abb.10.7: Einfluss der Monolithenldange auf den spez. Gesamtleistung in
Abhangigkeit von der Begasungsrate, 10,8l/min FlUussigkeitsvolumenstrom, 1,4mm

Blasen
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10.3.3 Einfluss des spezifischen Leistungseintrags auf den k a Wert

o
™

—-VL=4l/min

0,7 | _mVL=6l/min
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@05 -
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- Ak
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Abb.10.8: Einfluss des spez. Gesamtleistungseintrags auf den kia Wert, 2 SiC

Monolithen, 1,7mm Blasen
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