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1. Einleitung

Anfang des Jahres 2016 gab es in Deutschland etwa 8.000 Biogasanlagen. Diese werden vor-
wiegend mit Energiepflanzen und Giille beschickt und nutzen das produzierte Biogas vor Ort in
einem Blockheizkraftwerk, um Strom und Warme zu erzeugen [1]. An den meist ldndlich geprag-
ten Standorten kann die Warme jedoch oft nur in geringem Umfang zur Heizung der Fermenter
oder der angrenzenden Gebdude verwendet werden, wihrend ein GroSSteil ungenutzt bleibt.
Die Effizienz der Biogasnutzung kann erhoht werden, indem das Biogas auf Erdgasqualitét
aufbereitet und in Erdgasleitungen eingespeist wird. AnschlieSSend kann es beispielsweise in
KWK-Anwendungen oder als Kraftstoff genutzt werden.

Die Aufbereitung und Einspeisung von Biogas in das Erdgasnetz ist in Deutschland eine be-
reits etablierte Technologie. Im Jahr 2015 speisten bundesweit 182 Anlagen etwa 930 Mio. m?
aufbereitetes Biogas (,Biomethan") pro Jahr in Erdgasleitungen ein [I]. Das entspricht etwa
einem Prozent des in Deutschland verbrauchten Erdgases. Bis 2030 sollen nach den Vorgaben
der Bundesregierung 10 % des Erdgasbedarfes duch Biomethan gedeckt werden [2].
Verfahrenstechnisch und 6konomisch ist die Aufbereitung von Biogas zu Biomethan jedoch auf-
wendig. Um den gewiinschten Ausbau zu ermdglichen, ist es notwendig die Gesamtprozesskette
aus Biogaserzeugung, -aufbereitung und -einspeisung zu vereinfachen und effizienter zu gestal-
ten.

Ein verfahrenstechnischer Ansatz dafiir ist die Biogaserzeugung durch zweistufige Druckfer-
mentation. Dieses Verfahren ist Gegenstand der in dieser Arbeit vorgestellten Untersuchungen
und in Abbildung als GrundflieSShild dargestellt. Die geschickte Ausfithrung als zweistufi-
ger Prozess, mit einer Feststoffabtrennung nach der ersten Stufe, wurde an der Landesanstalt
fiir Agrartechnik und Bioenergie der Universitdt Hohenheim bereits experimentell untersucht
und weiterentwickelt [3]. Der neue Aspekt einer Methanerzeugung unter erhhtem Druck in der
zweiten Stufe verspricht fiir die Gasaufbereitung und -einspeisung hauptsichlich zwei Vorteile.
Erstens bewirkt ein erhohter Druck wéhrend der Gasbildung eine verstdrkte Absorption der
Gase in der Fliissigkeit. Die hohe Loslichkeit von Kohlenstoffdioxid fithrt zu dessen verstarkter
Absorption in der Fliissigkeit und bewirkt dadurch eine Anreicherung von Methan in der Gas-
phase. Je weniger Kohlenstoffdioxid im aufzubereitenden Biogas enthalten ist, mit desto weniger
Aufwand kann dessen Abtrennung erfolgen, welcher der zentrale Schritt in der Gasaufbereitung
ist. Wird allein schon durch die selektive Absorption der Grenzwert fiir Kohlenstoffdioxid fiir
eine Einspeisung, der in den DVGW-Arbeitsblattern G260/G262 mit < 5 mol-% fiir H-Gas und
< 10 mol-% fur L-Gas [4] [5] festgelegt ist erfiillt, so konnte eine COy Abtrennung ganz entfal-
len. Zweitens wird die oftmals notwendige Gasverdichtung wéhrend der Aufbereitung und fiir

die Einspeisung durch das Pumpen von Fliissigkeit aus der Hydrolyse und der Methanogenese
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Abbildung 1.1.: GrundflieSShild der zweistufigen Druckfermentation.

wéhrend der Erzeugung ersetzt (siche Abbildung . Das Pumpen von wéssriger, ndherungs-
weise inkompressibler Fliissigkeit benttigt erheblich weniger Leistung als eine Gasverdichtung.
Beide Vorteile vereinfachen eine Aufbereitung und Einspeisung des Biogases.

Ziel der vorliegenden Arbeit ist es, ein vertieftes Prozessversténdnis der zweistufigen Druck-
fermentation zu entwickeln. Eine modellhafte Beschreibung der Vorgénge im druckbetriebenen
Methanogenesereaktor zeigt insbesondere die Auswirkungen des Drucks und der Prozessfithrung
auf die Gaszusammensetzung. Durch eine Literaturrecherche und durch geeignete experimen-
telle Untersuchungen wird geklért ob und unter welchen Voraussetzungen der erhchte Prozess-
druck negative Auswirkungen auf die Gasbildung hat. Geeignete Parameter fiir eine Erhohung
des Methangehalts im Biogas werden identifiziert und bewertet. Dariiber hinaus wird auch der
energetische Vorteil der Druckfermentation rechnerisch untersucht. Es werden auSSerdem Un-
tersuchungen zur Gasléslichkeit und zum pH-Wert sowie zur Bildung und zum Transport der
Gase durchgefithrt. Aufbauend auf den Untersuchungen wird die Druckfermentation modelliert
und das Modell validiert.

Die in den Untersuchungen und mit der Modellbeschreibungen gesammelten Erkenntnisse wer-
den auf die Verfahrensfiihrung einer zweistufigen Druckfermentation im technischen MaSSstab
angewandt. Dadurch wird das Potential der zweistufigen Druckfermentation auch iiber den mo-

mentanen experimentellen Stand hinaus aufgezeigt.



2. Grundlagen der Biogaserzeugung und
-aufbereitung

Im folgenden Kapitel werden die in dieser Arbeit verwendeten naturwissenschaftlichen und ver-
fahrenstechnischen Grundlagen vorgestellt. Diese beinhalten die Biogaserzeugung, -aufbereitung
und -einspeisung. Weiterhin werden die untersuchten Prozessflissigkeiten charakterisiert und
Beschreibungsmethoden fiir Realeffekte in Gas- und Flissigphase sowie die Finflussfaktoren auf
den pH-Wert beschrieben.

2.1. Biogaserzeugung

2.1.1. Anaerobe Vergarung

Als Substrat fir die anaerobe Vergiarung oder Fermentation zu Biogas dient nasse Biomasse.
Der Wasseranteil sollte mindestens 70 m.-% betragen. Die leicht abbaubaren Bestandteile der
Biomasse, wie Kohlenhydrate, Proteine, Fette und Cellulose werden von Mikroorganismen zu
Methan und Kohlenstoffdioxid umgesetzt. Strukturgebende Bestandteile wie Lignin oder Hemi-
cellulose kénnen dagegen kaum umgesetzt werden [6].

Mikroorganismen erzeugen in der Fliissigphase im Reaktor durch anaerobe Vergidrung Methan
und Kohlenstoffdioxid, die als Biogas entweichen. Der mikrobiologische Abbauvorgang wird in
vier Schritte eingeteilt, von denen jeweils zwei eng zusammenhéngen (siehe Abb[2.1)) [6][7].

In der Hydrolyse zerlegen extrazellulire Enzyme die Makromolekiile des Substrates derart,

Hydrolysegas P
H /CO Methanisierung

Methanbildung
aus CO,und H,

Biogas
CH,/CO,

Hydrolyse Acidogenese

Biomasse | Zerlegung von Produktion Acetogenese Methanogenese
. . Produktion Methanbildung aus
Makromolekdilen org. Séuren, - -
Essigsaure Essigsaure

(extrazellular) Alkohole, ...

Garrest
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Abbildung 2.1.: Vereinfachter Ablauf der anaeroben Vergérung zu Methan (verédndert nach [7])

dass sie anschlieSSend von den Mikroorganismen durch ihre Zellwand hindurch aufgenommen
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werden koénnen. Die entstehenden Mono- und Disaccharide, Aminosauren und Fettsauren wer-
den dann in der Acidogenese von fermentativen Mikroorganismen zu fliichtigen Fettsduren
(volatile fatty acids, vfa) wie Essigsdure, Propan-, Butter- und Valeriansidure sowie zu Wasser-
stoff und Kohlenstoffdioxid (Hydrolysegas) umgesetzt. Die Sdurenverteilung kann variieren und
ist unter anderem vom pH-Wert abhéngig [3]. Nach Rechtenbach [8] erfolgt der Glukoseabbau

typischerweise in eine Mischung aus Essig- und Buttersiure:

1 1 3
CgH120¢6 + 5 H, O — 5 CoH,O4 + Z C4HgOs
(2.1)

—|—2002+§H2

Als Nebenprodukte entstehen bei der Sdurenbildung Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid, nach
der Reaktionsgleichung (2.1)) im Verhéltnis 44 mol-% COz und 56 mol-% Ha [g].
Die hoheren Carbonséduren werden durch acetogene Bakterien zu Essigsédure abgebaut (Acetogenese).

Am Beispiel Buttersdure lautet die Reaktionsgleichung;:
C4HgOs +2 HoO — 2 CoH4O9 + 2 Hy (2.2)

Die entstehende Essigsiure (Acetat) wird in der Methanogenese direkt in Methan umgewan-
delt:

CyH4 09 — CHy + COq (2.3)

Eine weitere Gruppe methanogener Mikroorganismen (Archaeen) verwendet den in der Acidoge-
nese und Acetogenese entstandenen Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid um Methan aufzubauen

(Methanisierung):

4Hy + CO; — CHy + 2H50 (2.4)
Der Abbau von Buttersdure zu Methan ist zusammengenommen

C4HgO2 + HoO — 2,5CHy + 1,5C0O9 (2.5)

Ein aus Maissilage entstehendes Biogas enthélt typischerweise zwischen 50 - 60 mol-% CH,4 und
50 - 40 mol-% COg [9]. Zudem werden durch den Abbau von Proteinen Schwefelwasserstoff und
Ammoniak in niedrigen Konzentrationen gebildet und an die Gasphase abgegeben (H2S < 500
ppm, NH3 wenige ppm) [10].

Der hydrolysierende und der acidogene Abbauschritt werden oft zusammengefasst und im Fol-
genden auch verkiirzt als Hydrolyse bezeichnet. Der acetogene und der methanogene Abbau-
schritt werden gemeinsam als Methanogenese bezeichnet [6].

Die beteiligten Gruppen von Mikroorganismen leben oft symbiotisch in enger rdumlicher Na-
he. Bisher ist jedoch lediglich ein Bruchteil der am Abbauprozess beteiligten Mikroorganismen
identifiziert [6].
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Der Fermentationsprozess bzw. die damit einhergehende Reproduktion der Mikroorganismen
wird von mehreren Parametern beeinflusst. Deren Optimierung hat einen starken Einfluss auf
die Gasbildung. Bei unginstigen Bedingungen wird die Gasausbeute reduziert, und im Extrem-

fall kann der Fermentationsprozess ganz zum Erliegen kommen (Umkippen).

Prozessbedingungen

Als wichtigste Parameter sind die Temperatur im Fermenter, der pH-Wert und die Konzentra-
tion an Nahr- und Schadstoffen zu nennen.

Die Mikroorganismen kénnen sowohl im mesophilen (30 - 40 ¥C) als auch im thermophilen (50
- 60 ¥C) Temperaturbereich leben und Biomasse abbauen. Im Allgemeinen lauft die Vergérung,
wie jede chemische Reaktion, umso schneller ab, je hoher die Prozesstemperatur ist [6]. Daher
erfordern unbeheizte Anlagen, die bei unter 257 C betrieben werden, fiir denselben Umsatzgrad
dreifache Verweilzeiten wie mesophile Anlagen [11]. Die meisten Anlagen in Deutschland werden
mesophil betrieben. Da besonders viele Mikroorganismen den mesophilen Bereich bevorzugen,
sind bei diesem Temperaturniveau auch besonders viele unterschiedliche Mikroorganismen am
Abbauprozess beteiligt [12]. Eine vielfiltige Biozonose garantiert einen stabilen Prozess, da sich
bei Schwankung der Prozessparameter, wie Temperatur oder pH-Wert immer noch Mikroorganis-

men finden, die die verdnderten Bedingungen ertragen und die Biogasbildung aufrecht erhalten.

Der pH-Wert hat in den jeweiligen Abbauschritten spezifische optimale Bereiche. Fiir die Hydro-
lyse ist ein leicht saurer pH-Wert (5,2 - 6,3) bevorzugt, wahrend die Methanbildung im neutralen
bis leicht basischen am besten arbeitet (6,7 - 7,8). ErfahrungsgemasSs ist die Methanbildung bei
pH-Werten kleiner 6,7 stark unterdriickt [6], und es sind bisher kaum Arten bekannt, die bei
einem pH-Wert kleiner 6,5 {iberleben. Deshalb wird der pH-Wert in einstufigen Biogasanlagen
iiberwacht und im Bereich 7 - 8 gehalten [I3]. Damit liegt er in einstufigen Anlagen auSSerhalb
des fiir die Hydrolyse/Versduerung optimalen Bereichs.

Mikroorganismen bendtigen fiir ihr Wachstum Néhrstoffe wie Kohlenstoff (C), Stickstoff (N),
Phosphor (P) und Schwefel (S). Das C:N:P:S-Massenverhéltnis sollte optimalerweise bei etwa
500-1.000:15-20:5:3 liegen [6]. Mineralstoffe wie Eisen, Kobalt, Nickel, Selen, Wolfram oder Ma-
gnesium werden als Spurenelemente bendtigt. In hoheren Konzentrationen kénnen einige dieser
Elemente jedoch toxisch wirken.

Ebenso konnen &uSSere Parameter hemmend auf den Biogasbildungsprozess wirken. Sowohl
Licht- als auch Sauerstoffeintrag wirken vermindernd auf die Methanbildung und sollten daher
moglichst vermieden werden.

Schwefelwasserstoff (H2S) wird bei der Fermentation fast aller Substrate gebildet. In geloster,
undissoziierter Form wirkt HaS bei Konzentrationen > 50 mg/1 toxisch. Da bei héherem pH-Wert
ein geringerer Anteil undissoziiert vorliegt, kann eine Anhebung des pH-Wertes die Hemmwir-
kung von Schwefelwasserstoff verringern [14].

Ammoniak und Ammonium wirken ebenfalls bei hoheren Konzentrationen toxisch. Ammoniak
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(NH3) ist bereits bei Konzentrationen ab 80 mg/l hemmend [6]. Das dissoziierte Ammonium
NHJ ist erst ab Konzentrationen von mehr als 3.000-6.000 mg/] schidlich [I2], andere Li-
teraturstellen nennen sogar 10.000 mg/1 [6]. Die unterschiedlichen Angaben kommen dadurch
zustande, dass sich die Mikroorganismen an hohere Stickstoffgehalte adaptieren und die Hemm-
schwelle dadurch nach oben verschoben werden kann [15]. Da sich das Verhéltnis von Ammoniak
und Ammoniumstickstoff mit dem pH-Wert verschiebt, sollte die Gesamtkonzentration moglichst
unter 4.000 mg/1 liegen [16].

Die Abbaurate eines Substrates wird durch den langsamsten Abbauschritt bestimmt. Fiir schwer
abbaubare Pflanzenbestandteile wie Cellulose gilt die Hydrolyse als der geschwindigkeitslimitie-
rende Schritt des Abbaus. Bei 16slichen Substraten wie Zucker oder Séduren wird die Umwandlung
von Essigsdure zu Methan geschwindigkeitsbestimmend [17]. Bei festen Substraten bewirkt eine
mechanische Zerkleinerung (Héckseln, Zermahlen) oft einen schnelleren Abbau, da die abbau-

baren Bestandteile in der Biomasse leichter zugénglich gemacht werden [6].

Verweildauer und Raumbelastung
Die hydraulische Verweildauer 7 eines pumpbaren Substrats im Reaktor ist definiert als

Vr

T= Vo, (2.6)
Hier bezeichnet Vg das nutzbare Reaktorvolumen und ¥ ®,;,, den zugefiihrten Substratvolumen-
strom. Die notwendige Verweildauer fiir den Umsatz des Substrats im Fermenter wird durch die
Abbaugeschwindigkeit bestimmt. Weiterhin ist die Populationsdichte der Mikroorganismen eine
wichtige EinflussgroSSen. In vollstdndig durchmischten Reaktoren, die mit leicht abbaubarem
Substrat beschickt werden, kann die langsame Reproduktionsrate der methanbildenden Mikro-
organismen bestimmend sein. In vollstandig durchmischten Reaktoren sollten daher Verweil-
dauern von mindestens 15 - 20 d gewéhrleistet werden, um einen Austrag der methanbildenden
Archaeenpopulation zu vermeiden [16].
Landwirtschaftliche Biogasanlagen mit faserreichen Substraten wie Maissilage werden in der
Mehrheit mit Verweildauern von 40 - 120 d betrieben. Anlagen mit leicht abbaubarem Sub-
strat,. z.B. Giille, konnen mit mit Verweildauern von unter 50 d betrieben werden [I§].
Anstatt der Verweildauer wird auch die (Faul-)Raumbeladung Bg als Bewertungskriterium her-
angezogen. Sie ist definiert als

Br = "®csBein (2.7)

Vr

und gibt den Massenstrom an chemischem Sauerstoffbedarf (CSB) an, der pro Reaktorvolu-
men eingetragen wird. Der CSB ist ein im Labor zu bestimmender Summenparameter, der den
Néhrstoffgehalt eines Substrats wiedergibt. Der CSB wird bestimmt, indem alle oxidierbaren

Komponenten mit Kaliumdichromat oxidiert werden und der dafiir benotigte Sauerstoff erfasst
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wird. Die CSB Konzentration umfasst sowohl organische als auch anorganische Verbindungen
[19]. In landwirtschaftlichen Biogasreaktoren betrigt die Raumbeladung meist 4 - 5 kg CSB/(m?
d) [20].

2.1.2. Zweistufige Fermentation

Ein relativ neuer Ansatz in der landwirtschaftlichen Biogaserzeugung ist die zweistufige Fer-
mentation. Zweistufig bedeutet in diesem Zusammenhang, dass die Abbaustufen Hydrolyse/-
Versduerung und Methanogenese rdumlich getrennt in zwei Reaktoren stattfinden. Das erdffnet
die Moglichkeit an die jeweilige Abbaustufe angepasste Prozessbedingungen einzustellen.

Die Hydrolyse/Verséduerung hat ihren optimalen pH-Bereich im leicht sauren Bereich (pH Wert
5,0 - 6,5). Sie ist daher in einstufigen Verfahren, die bei pH-Wert 7 - 8 betrieben werden, tenden-
ziell benachteiligt. Durch abgestimmte Prozessbedingungen kann der biologische Abbauprozess
verbessert werden, wodurch sich die Verweildauer verringert (bzw. die Raumbeladung erhoht)
[16].

Dies erscheint speziell bei feststoffreichen Substraten viel versprechend. Die dann geschwindig-
keitslimitierende Hydrolyse kann durch optimierte Prozessbedingungen beschleunigt werden.
Bereits in den 1970-er und 1980-er Jahren untersuchten Gosh et al. die zweistufigen Verfah-
rensfithrung fiir die Vergdrung von Klérschlamm und in 2000 fiir Hausmiill und konnten jeweils
ein deutliches Potenzial zur Prozessoptimierung aufzeigen [21] [22] [23]. Andere Arbeiten zeigen
auch fir Energiepflanzen einen positiven Effekt [24]. Im Anhang [A|sind weitere Untersuchungen
zur zweistufigen Fermentation aufgefiithrt (Tabelle .

Neben angepassten pH-Werten haben sich auch unterschiedliche Temperaturniveaus in den Re-
aktoren bewéhrt, speziell eine thermophile Hydrolyse kombiniert mit einer mesophilen Methano-
genese [§ [3]. Durch Riicklaufstrome konnen Mikroorgansimen zwischen den Reaktoren ausge-
tauscht werden, insbesondere methanogene Mikroorganismen werden in den Hydrolysefermenter
eingetragen [25]. Dadurch kann die Trennung der Abbbaustufen beeintrichtigt werden und es
kann Methanbildung im Hydrolysereaktor auftreten. Dem wird durch einen mdéglichst geringen
pH-Wert im Hydrolysereaktor sowie kurzen Verweildauern entgegengewirkt.

Durch die spezifische Einstellung der Bedingungen kann die notwendige Verweildauer in der
Hydrolyse auf 1 - 4 Tage und in der Methanogenese auf 2 bis maximal 20 Tage gesenkt werden
81,1221, [25)- 311,

2.1.3. Biogaserzeugung unter erhohtem Druck

Der Einfluss eines erhdhten Drucks auf die anaerobe Methangirung wurde bisher nur wenig
untersucht.

Literaturdaten sind in Tab. zusammengestellt.

Hayes et al. fanden in ihren Untersuchungen zur in-situ Methananreicherung keine Beeintrachti-
gung durch einen erhéhten Druck bis 2 bar [32]. Jewell et al konstatierten ebenfalls sehr geringe
bis keine Beeintréchtigung durch den leicht erhohten Druck [33] . Laut Jewell et al. haben
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Tabelle 2.1.: Untersuchungen zum Druckeinfluss auf die anaerobe Methanbildung.

Druck System Ergebniss Referenz

bis 2 bar Methanogenese bei konstantem Druck [32][33]
Laboruntersuchungen keine Hemmung

bis 3 bar Methanogenese bei konstantem pH-Wert 134]
Labor- und Pilotanlage keine Hemmung

bis 25 bar  Tiefsee Methanogenese keine Hemmung [35]

bis 90 bar ~ Methanogenese keine signifikante Hemmung  [36][37]
Laboruntersuchungen

bis 400 bar Methanisierung von bei kostantem pH [38]
CO3 und Hy keine Hemmung

schnelle Druckédnderungen eine stark negative Auswirkung wéihrend ein erhéhter Gesamtdruck
nicht direkt hemmend auf die Fermenterbiologie wirkt. Es kann allerdings zu einer indirekten
Hemmwirkung durch Kohlendioxid kommen. Das Zielprodukt Methan zeigt keine Hemmwir-
kung. Kohlenstoffdioxid senkt jedoch durch die Bildung von Kohlensdure den pH-Wert. Der
pH-Wert ist seinerseits eine wichtige ProzessgroSSe und kann durch ein Absinken eine Hem-
mung der Biogasbildung bewirken.

Friedmann untersuchte die anaerobe Methanbildung bei erh6htem Druck bis 4 bar. Dabei wur-
de keine Prozesshemmung festgestellt, sofern eine indirekte Hemmung iiber den pH-Wert oder
eine erhohte HaoS Konzentration ausgeschlossen werden konnte [34]. Der HyoS-Gehalt ist stark
substratabhéngig und eine Hemmung kann beispielsweise bei stark schwefelhaltigen Abwéssern
auftreten [34].

Lindeboom et al. zeigten experimentell, dass die Methanproduktion bis 90 bar mdoglich ist. In ei-
ner ersten Veroffentlichung wurde eine Verlangsamung der Gasproduktion um 30 % festgestellt.
Die Ursache dafiir war ungeklért [36]. In einer zweiten Veroffentlichung wurde bei Driicken bis
20 bar keine Prozesshemmung festgestellt. Der pH-Wert wurde durch Zugabe von Puffermedien
konstant gehalten [37].

Bernhardt et. al. [38] untersuchten den Einfluss eines erhdhten hydrostatischen Drucks sowie
eines erhohten COy -Partialdrucks auf thermophile, methanbildende Mikroorgansimen (Metha-
nococcus thermolithotrophicus). Ein Gesamtdruck bis 400 bar (Hy und COg im Verhéltnis 4:1)
hatte bei konstantem pH-Wert keine negative Wirkung auf die Mikroorganismen. Ohne eine
pH-Wert Regulierung sank der pH-Wert durch das geléste Kohlenstoffdioxid allerdings stark ab,
wodurch es ab etwa 20 bar Gesamtdruck (pco, = 4 bar) zu einem Absterben der Mikroorganis-
men kam.

In den Untersuchungen wird deutlich, dass zwischen dem Einfluss des Gesamtdrucks und dem
des COs-Partialdrucks unterschieden werden muss.

Der Gesamtdruck beeinflusst die Gasbildung in einer (ndherungsweise) inkompressiblen Fliissig-
keit bis zu einem sehr hohen Niveau (400 bar) kaum. Der erhohte CO2-Partialdruck hat hingegen

-indirekt- eine signifikante Auswirkung, da der pH-Wert wegen der zunehmenden Kohlenséure-
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bildung absinkt. Durch geeignete Pufferung des pH-Werts kann der Absenkung entgegengewirkt

werden.

Vavilin et. al. [14] untersuchten die Auswirkungen eines erhéhten Gesamtdrucks auf die Hemm-
wirkungen von Ammoniak (NHj3) und von Schwefelwasserstoff (HaS). Sie stellten fest, dass eine
verstiarkte oder abgeschwichte Wirkung wiederum nicht direkt durch den Gesamtdruck, sondern
durch den erhéhten Partialdruck und die damit einhergehenden pH-Anderungen auftritt.

Wie bereits in Abschnitt erlautert, wirkt Ammoniak NH; in nicht-dissoziierter Form starker
toxisch als Ammonium (NHJ ). Bei erh6htem Gesamtdruck verringert sich durch gelstes CO,
der pH-Wert, was das Dissoziationsgleichgewicht des basisch wirkenden Ammoniak in Richtung
NH; verschiebt. Das bewirkt, dass sich die Hemmwirkung von Ammoniak durch erhdhten Druck
(geringerer pH-Wert) verringert. Auf diesen Zusammenhang wird in Kapitel noch detaillier-
ter eingegangen.

Beim sauer reagierenden Schwefelwasserstoff tritt der gegenteilige Effekt auf. Sinkt mit erhéhtem
Druck der pH-Wert durch gelostes CO, wird das Dissoziationsgleichgewicht von Schwefelwas-
serstoff in Richtung nicht-dissoziiertes Hy,S verschoben (siehe auch Kapitel . Wie bereits in
Abschnitt erwahnt wirkt nicht dissoziiertes HaS bereits in deutlich geringeren Konzentratio-
nen toxisch als dissoziiertes HoS™. Dadurch wird die hemmende Wirkung von H,S bei erh6htem
Druck (geringerem pH-Wert) verstéirkt.

Diese Effekte treten nur in nicht oder unzureichend gepufferten Medien auf. Bei ausreichender
Pufferkapazitat sinkt der pH-Wert nicht oder nur leicht mit dem steigenden Partialdruck von
COg, und die negativen Auswirkungen bleiben aus.

Ab welchem Partialdruck pco, eine Hemmung auftritt, 14sst sich nicht allgemein sagen, sondern
hingt von der Pufferkapazitdt der Fermentationsfliissigkeit ab. Der pH-Wert sollte fir die Mi-
kroorganismen der Hydrolyse/Versduerung etwa innerhalb des Bereiches 5,0 - 6,5 bleiben, fiir

die Methanogenese bei etwa 6,5 - 7,8.

2.1.4. Biogasreaktoren

Die anaerobe Vergéarung eines Substrates kann in unterschiedlichen Reaktoren geschehen

In landwirtschaftlichen Biogasanlagen, in denen meist Energiepflanzen und Giille als Substrat
dienen, werden tiberwiegend geriihrte Reaktoren (CSTR) eingesetzt [1§]. Diese sind verfahrens-
technisch einfach zu handhaben und gewéhrleisten im besten Fall eine homogene Verteilung des
Substrates. Die Mikroorganismen liegen in diesen Reaktoren vorwiegend frei schwebend (plank-
tonisch) vor. Daher werden sie mit dem Gérrest ausgetragen. Fiir Mikroorganismen mit langen
Reproduktionszeiten, wie die essigsdureverwertenden, methanbildenden Mikroorganismen, kann
es daher zur Ausschwemmung kommen, was die Population stark reduziert.

In der anaeroben Abwasserreinigung werden daher Aufstrom-Reaktoren mit Schlammriickhal-
tung (Upflow Anaerobic Sludge Blanket UASB) eingesetzt [40]. In diesen wird ein pumpfiahiges

Substrat von unten in den Reaktorbehilter eingebracht und oben iiber einen Uberlauf abge-
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zogen. Die Durchmischung geschieht durch die aufwérts gerichtete Fliissigkeitsbewegung und
durch die aufsteigenden Gasblasen. In Abb.[2.2]ist schematisch ein UASB-Reaktor gezeigt.
Ein Vorteil des UASB liegt darin, dass hohe Feststoffgehalte des Substrates (bis zu 60 m-%

BiOfas

Garrest

<

—— Schlamm mit Mikroben
in Agglomeraten und
sedimentierten Feststoffen

Gasblasen

Wandheizung

Substrat

Abbildung 2.2.: Schematischer Aufbau eines UASB-Reaktors. Im unteren Teil sammelt sich se-
dimentierter Feststoff- oder Schlammanteil. Gasblasen werden iiber die Deflek-
toren in den Gasauslass geleitet.

ungeloster CSB [6]) toleriert werden, ohne zu einer Verstopfung zu fithren. Diese Angabe ist
allerdings auf Abwasser und Klarschlamm bezogen, nicht auf faserreiche Energiepflanzen. Der
Feststoffanteil sedimentiert in den unteren Teil des Reaktors und muss in regelméSSigen Abstén-
den entfernt werden. Da sich Feststoff, Fliissigkeit und Gas rdumlich trennen, wird ein UASB
manchmal als System mit Phasentrennung bezeichnet [16].

Ein weiterer Vorteil des UASB ist, dass die Mikroorganismen im Reaktor zuriickgehalten und
weniger stark ausgeschwemmt werden. Durch das Absinken der Feststoffe und das Abziehen der
Fliissigphase am oberen Rand kénnen die Mikroorganismen im unteren Teil des Reaktors Agglo-
merate bilden [6]. Darin leben zahlreiche Arten von Mikroorganismen symbiotisch auf engstem
Raum zusammen. Innerhalb der Agglomerate bilden die Mikroorganismen eine dicke, extrazel-
luldre Matrix, einen sogenannten Biofilm. Dieser besteht hauptsachlich aus Exopolysacchariden,
die zusétzlich Wasser einbinden. Innerhalb dieser Schicht sind die Mikroorganismen besser vor
hohen Séuregehalten oder anderen toxisch wirkenden Bedingungen geschiitzt [41]. Um die Ag-
glomerate im UASB nicht zu zerstéren, wird die FlieSSgeschwindigkeit meist gering gehalten.
Typischerweise liegt sie bei 1 m/h [6]. Typische Verweildauern fiir Abwésser in UASB-Reaktoren
sind nach Wiesmann 0,2 - 2 d (bzw. 2 - 25 kg CSB/(m? d) [40].

Eine hohere FlieSSgeschwindigkeit (bis 2m/h) kann in Festbett-Reaktoren mit Einbauten oder
Fiillkérpern erreicht werden. Die Mikroorganismen bilden einen Biofilm auf den Fiillkérpern
und werden dadurch immobilisiert, d.h. nicht mehr einfach mit der Fliissigkeit ausgetragen. Sol-

che Reaktoren werden auch Biofilmreaktoren genannt. Geeignete Aufwuchsmaterialien sind z.B.
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Plastik- oder Glaspartikel, kleine Steine, Naturfasern (Kokosfasern, Baumwolle) oder auch Stroh
[6] . Biofilmreaktoren sind eher fiir fliissige Substrate geeignet, da sie verblockt werden kénnen.
In Biofilmreaktoren kann sich eine stabile, immobilisierte Biozenose ausbilden. Die Verweildau-
er der Fliissigkeit wird dadurch von der Reproduktionszeit der Mikroorganismen entkoppelt.
Biofilmreaktoren konnen daher bei kiirzeren Verweildauern (bzw. hoheren Raumbeladungen)
betrieben werden als geriihrte Fermenter. Die schiitzende Wirkung des Biofilms bewirkt dariiber
hinaus eine hohe Stabilitdt auch bei Schockbeladung und schwankenden pH-Werten.

Varianten von Biofilmreaktoren sind Reaktoren mit Membranen oder rotierenden Scheiben, in
denen den Mikroorganismen spezielle Aufwuchsflachen geboten werden. Vereinzelt gibt es Sys-
teme mit bewegten Fiillkorpern, d.h. Wirbelschichtverfahren [16] [40]. Fiir begaste Reaktoren
werden auch Rieselbettreaktoren mit einem geringerem Fliissigkeitsanteil und Schlaufenreakto-
ren mit Stromungsrohr (Airlift-Reaktoren) eingesetzt

Vier Biofilmreaktortypen, die in der Praxis eingesetzt werden sind in Abbildung [2.3] gezeigt.
Sie konnen eingeteilt werden in Reaktoren mit stationdren Fiillkdrpern (Rieselbettreaktor (a)
und Festbettreaktor (b)) sowie Reaktoren mit bewegten Fillkérpern (Wirbelschichtreaktor (c)
und Airliftreaktor (d)). Reaktoren mit stationéren Fiillkérpern bieten, im Vergleich zu beweg-
ten Fiillkérpern, eine geringere spezifische Oberflache und eine schlechtere Durchmischung [43].
Allerdings sind die mit Biofilmen bewachsenen Fillkorper in diesen Reaktortypen einer geringe-
ren mechanischen Belastung ausgesetzt. In Reaktoren mit bewegten Fiillkorpern (Wirbelschicht-
und Airliftreaktoren) kann aufgrund der hoheren Oberfliche und der besseren Durchmischung
unter Umstanden eine hohere Produktivitédt erreicht werden. Fiir Mikroorganismen, deren Bio-
filme sich leicht vom Fiillkérper ablosen, sind sie wegen der hohen mechanischen Beanspruchung
nicht geeignet. Im Vergleich zu den Fest- und Rieselbettreaktoren ist der Energiebedarf dieser
Reaktoren hoher [44].

(a) TBR (b) PBR (c) FBR (d) ALR

Liquid
Gas g Liquid

» 5

Gas

Liquid

Liquid

———> Liquid

Key: —> Packing material
« « > Gas bubble

Abbildung 2.3.: Biofilmreaktortypen: a) Rieselbettreaktor, b) Festbettreaktor, ¢) Wirbelschicht-
reaktor, d) Airlift-Reaktor [43]

Neben den bisher beschriebenen Nassverfahren gibt es auch sogenannte Trockenverfahren. Tro-
ckenverfahren werden beispielsweise fiir faserreiche Energiepflanzen eingesetzt. Die Benennung

ist etwas irrefithrend, da die Mikroorganismen in jedem Fall ein fliissiges Medium bendtigen.
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Von Trockenfermentation wird gesprochen, wenn das Substrat aus stapelbar Biomasse besteht,
die weder pump- noch flieSSfiahig ist und eine stichfeste Konsistenz aufweist [45]. Das entspricht
einem Trockensubstanzgehalt von < 30 m.-%. Vor allem bei diskontinuierlichen Verfahren erfolgt
keine Durchmischung des Fermenterinhaltes.

Eine kontinuierliche Trockenfermentation wird iiber das Pfropfenstrom Verfahren realisiert (kon-
tinuierliche Perkolation). Dabei wird das Substrat in meist liegenden Fermentern durch Schne-
cken oder horizontal angebrachte Zentralrithrwerke durchmischt und vorwérts beférdert. Zur
Verbesserung des Durchmischbarkeit kann auch Fliissigkeit zuriickgefithrt werden und dadurch

der Feuchtegehalt erhoht werden.

In zweistufigen Systemen konnen unterschiedliche Fermentertypen fiir die einzelnen Abbaustu-
fen zum Einsatz kommen.

Fiir feste Substrate ist eine geschickte Ausfithrung die Hydrolyse als Trockenfermentation mit ei-
ner kontinuierlichen Perkolation zu realisieren. AnschlieSSend wird lediglich die mit Néhrstoffen
angereicherte Fliissigphase in den zweiten Reaktor gepumpt. Dadurch vereinfacht sich die Ver-
fahrenstechnik in der zweiten Stufe, da keine Feststoffe verarbeitet werden miissen. Die zweite
Stufe kann als CSTR, UASB oder Biofilmreaktor ausgefiihrt werden.

2.2. Biogasaufbereitung

Die Anforderungen, die erfillt werden miissen um in Deutschland ein Gas in eine Erdgasleitung
einzuspeisen, sind in den DVGW Arbeitsblattern G 260 und G 262 festgelegt [4][5]. In kleinen
Mengen kann Biogas als sogenanntes Zusatzgas direkt in die Erdgasleitung zugegeben werden.
Wenn durch die Zugabe die Gasbeschaffenheit in der Leitung nicht zu sehr veréndert wird, so dass
das Mischgas den Anforderungen noch geniigt, so muss das Biogas kaum aufbereitet werden.
GroSSere Gasstrome erfordern jedoch eine Aufreinigung des Biogases um die Einhaltung der
Spezifikationen zu gewéahrleisten. In diesem Fall wird das Gas als Austauschgas bezeichnet. Die
einzuhaltenden Grenzwerte sind in Tabelle gezeigt.

Die fiir die Einhaltung notwendige Gasaufbereitung fiir Biogas besteht im Wesentlichen aus ei-
ner Trocknung, der Entfernung von Schwefelkomponenten und der Abtrennung eines GroSSteils
des Kohlenstoffdioxids. Im Anschluss erfolgt, abhingig von den Einspeisevorgaben des Netz-
betreibers und den brenntechnischen Daten des in der Erdgasleitung verteilten Erdgases eine
Brennwert- und Wobbeindexanpassung (Konditionierung), eine Odorierung des Gases sowie eine
eichamtliche Messung.

Je nach Verfahren zur COs-Entfernung und dem vorliegenden Druck in der Einspeiseleitung
muss das Gas zusétzlich an ein oder mehreren Stellen verdichtet werden. Ein GrundflieSSbild
der Prozesskette zur Gasaufbereitung ist in Abbildung gezeigt. Die géngigen Verfahren zur
CO3-Abtrennung sind Druckwechseladsorption (DWA), Druckwasserwésche (DWW), Polygly-
kolwésche, Aminwésche und Membrantrennverfahren. Diese sind mit Betriebsparametern und
Energiebedarf in Tabelle zusammengestellt. Eine detaillierte Beschreibung der Verfahren
findet sich beispielsweise in [47] oder [48].
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Tabelle 2.2.: Typische Zusammensetzungen von Biogas und die jeweiligen Anforderungen fiir
eine Einspeisung in eine Erdgasleitung. * gilt am Ubergabepunkt zu (Untergrund-)
Gasspeichern oder bei grenziiberschreitendem Verkehr.

Typische Werte Anforderungen
Rohbiogas [46] nach G260/G262 [4][5]
Hg in kWh/m?® 5-7,7 8,4 -13,1
yom, in mol-% 50 - 75 > 95 mol-% (H-Gas)
> 90 mol-% (L-Gas)
Yyco, in mol-% 25 - 45 < 5 mol-% (H-Gas)
< 10 mol-% (L-Gas)
Yo, in mol-% <0-2 PNet> < 16 bar: 3
DNet> = 16 bar: 0,001 *
YH,0 in ppm gesattigt PNetz < 10 bar: < 224
PNet> > 10 bar: < 62
YH,S in ppm 20 - 20.000 3,3
YNH, i ppm 2 - 500 technisch frei

Fir die Konditionierung des aufbereiteten Gases wird, je nach Ergasbeschaffenheit, entweder
Luft bzw. Stickstoff oder Fliissiggas (Liquified Petrolium Gas LPG) zugegeben.

Erdgasleitungen werden bei unterschiedlichsten Druckstufen betrieben. In den meisten Verteil-

leitungen liegen wenige hundert mbar Uberdruck vor (minimaler Anschlussdruck 20 mbar [4]).

Transportleitungen werden bei erh6htem Druck betrieben. Bis zu 80 bar sind iiblich, die Nord

Stream Pipeline hat sogar 200 bar, da sie unterseeisch verlegt ist und keine Nachverdichtung
moglich ist [49]. Innerhalb Deutschlands sind die Druckstufen 4 bar und 16 bar héufig vertreten,

da sich bei diesen Druckstufen jeweils die technischen Regeln zu Bau und Betrieb dndern [50]

[51] [52].
Biogas- Grobentschwefelung . CO, -
erzeugung Vortrocknung | Verdichtung Abtren2r1ung

Trocknung

Feinentschwefelung

1 Verdichtung

Biomethan-

Konditionierung (1 . .
einspeisung

Abbildung 2.4.: GrundflieSShild einer herkémmlichen Prozesskette aus Biogasaufbereitung. Die
grau hinterlegten Prozessschritte kénnen, je nach COs-Abtrennungsverfahren,
auch an einer anderen Stelle im Prozess geschehen.
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Tabelle 2.3.: Typische Kennwerte der gingigen Aufbereitungsverfahren bezogen auf ein Biogas
mit 53 mol-% CHy nach [48].

DWA DWW  Polyglykol- Amin- Membran-

wasche wiasche verfahren
Strombedarf
in KWh/m? CH, 0,2-0,25 0,2-0,3 0,23-0,27 0,09-0,11 0,18 -0,25
Wiérmebedarf - - 0,1-0,15 0,5-0,7 -
in kWh/m? CH,
?[‘ervnperaturmveau i i 40 - 50 106 - 160 .
in 1C
Prozessdruck in bar 4-7 4-10 6-7 0,05 -4 7-20
Methanverlust in % 1,5-25 1,5-2,0 ~ 1,5 ~ 0,1 1-5
Abgas- .
nachbehandlung Ja Ja Ja Nein Ta
Schwefelentfernung Nein Ja Ja Nein Nein
im Prozess vor - - vor vor
Trocknung Nein Nein Ja Nein Nein
im Prozess vor nach - nach vor

Bereits in der Gasaufbereitung wird das Biogas fiir die meisten Verfahren (DWA, DWW, Po-
lyglykolwésche und Membranverfahren) verdichtet. Der Bedarf an elektrischer Energie fiir die
Verdichtung auf 5 bar ist 0,08 kWh/(m? Biogas) (berechnet mit Gleichung Polytropenex-
ponent 1,3, Verdichterwirkungsgrad 0,73, Ausgangstemperatur 20fC, Volumen bei Normbedin-
gungen). Bei einem Methangehalt von 53 mol-% im Biogas entspricht das 0,15 kWh/(m? CHy).
Ein Vergleich mit den Kennwerten fiir den Strombedarf in Tab. zeigt, dass ein groSSer Teil
des Strombedarfs der Verfahren, die mit erhéhtem Druck arbeiten, auf die Gasverdichtung zu-
riickzufiihren ist.

Eine Nachverdichtung des aufbereiteten Biogases auf 16 bar bendtigt bei einem Aufbereitungs-
druck von 5 bar lediglich weitere 0,05 kWh/(m? C'H,). Insgesamt werden fiir die Verdichtung
des Gases wihrend der Aufbereitung und Einspeisung 0,2 kWh/m? Methan benétigt.
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3. Ausgewahlte physikalisch-chemische
Grundlagen

Im Folgenden werden die in dieser Arbeit verwendeten physikalisch-chemischen Grundlagen be-
handelt. Neben der Beschreibung der Gasphase unter Druck werden ausgewdhlte Grundlagen zur
Mehrphasenthermodynamik vorgestellt, die fiir die Beschreibung der Vorgdnge in der Flissig-
phase verwendet werden. Des Weiteren werden einige Grundlagen zur Reaktionskinetik und zum

Transport der Produkte im Reaktor beschrieben.

3.1. Zustandsgleichungen fiir die Gas- und die Fliissigphase

Das in dieser Arbeit beschriebene Verfahren der zweistufigen Druckfermentation findet bei er-
héhten Driicken statt. Zur Beschreibung der Vorgéinge in der Gasphase wird daher eine Zu-
standsgleichung bendétigt, die an die gegebenen Bedingungen angepasst ist.

Die Gasproduktion selbst findet in der Fliissigphase statt. In der Fermentationsfliissigkeit sind
neben den erzeugten Gasen noch Séuren, lonen und Makromolekiile vorhanden, die das Verhal-
ten der Gase (Gleichgewichtskonzentration, Dissoziation) beeinflussen. Diese Effekte werden in
der Literatur oft iiber Aktivitatskoeffizienten beschrieben [53].

Im folgenden Kapitel werden daher einige Grundlagen zur Berechnung von Realeffekten vorge-
stellt. Ausfiihrliche Darstellungen finden sich in [53] bis [55].

3.1.1. Beschreibung der Gasphase

Bei erhohtem Druck bewirken die Wechselwirkungen zwischen den Molekiilen eines Gases Ab-
weichungen vom idealen Verhalten, das von punktférmigen Teilchen ohne zwischenmolekulare
Wechselwirkungen ausgeht.

Die Beschreibung dieser Realgaseffekte, d.h. die Abweichungen vom idealen Gasgesetz
pV =nRT (3.1)

erfolgt oft iiber einen Kompressions- oder Realgasfaktor Z.

_pV

" nRT (32)

Der Kompressionsfaktor ist eine gasspezifische und druckabhédngige GréSSe und kann iiber eine
(Realgas-) Zustandsgleichung berechnet werden. Im Folgenden wird die zweiparametrige Zu-

standsgleichung nach D.Y. Peng und D.B. Robinson verwendet [56]. Sie ist besonders fiir die
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Beschreibung von COq geeignet (siche Anhang [B.1]).
Die Peng-Robinson Zustandsgleichung lautet:

RT apr(T)
= - 3.3
P Y —bpr  L(Y +bpgr)+bpr(Y —bpr) (33)

Die gasspezifischen Parameter apgr(T) und bpr berechnen sich tiber

RTy

apr(T) = 0,45725 » (3.4)
2 T
(1+(0,37464 + 1,54226 w — 0,26992 w?)) [ 1 + T
RT,
bpr =0,07780 » (3.5)

Die GroSSen T¢,. und p.- bezeichnen die Temperatur und den Druck des Gases am kritischen
Punkt. Der azentrische Faktor w ist eine molekiilspezifische GroSSe, die die Abweichung eines
Molekiils von der Kugelform angibt. Fir CO, betragt er 0,23, und fir CH, ist wcpg, = 0,01
[56]. In dieser Form kann die Peng-Robinson-Gleichung fiir Reingase verwendet werden. In der
vorliegenden Arbeit wurde die ideale Mischung realer Gase betrachtet.

Mit den HilfsgroSSen

apr(T)p
Arr = "pare (36)
bprp
Bpr = —— .
PR= "pr (3.7)

sowie mit Gleichung (3.2) wird Z aus der Zustandsgleichung (3.3 tiber folgendes Polynom
berechnet (nach [56])

73 — (1 — Bpr)Z*+ (Apr — 3B%, — 2Bpr)Z — (AprBpr — Bbp — Bdp) =0 (3.8)

Fiir Erdgase oder andere methanreiche Gasmischungen kann die Zustandsgleichung GERG-2004
verwendet werden [57]. Diese beruht auf einer Minimierung der freien Energie in Abhéngigkeit
von Dichte, Temperatur und Zusammensetzung des Gases. Realgasfaktoren kénnen iiber Anwen-
derprogramme wie GasCalc® berechnet werden. Eine weitere gingige Zustandsgleichung ist die
Virialgleichung. Sie ist in Anhang [B.1] dargestellt. Ein Vergleich der aus den Zustandsgleichun-
gen Peng-Robinson, GERG-2004 und Virialgleichung berechneten Realgasfaktoren ist ebenfalls
in Anhang [B.1] gezeigt.
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3.1. Zustandsgleichungen fiir die Gas- und die Fliissigphase

3.1.2. Charakterisierung der Fliissigphase

Um das Realverhalten der Fliissigphase zu beschreiben werden in diesem Abschnitt zunéchst
die zwei im Prozess auftretenden wéssrigen Fliissigkeiten ndher charakterisiert: Die Perkolations-
fliissigkeit aus der Hydrolyse und der fliissige Gérrest aus der Methanogenese. Beide werden im
Folgenden zusammenfassend als Fermentationsfliissigkeit (HR-Flussigkeit und MR-Fliissigkeit)
bezeichnet. Um die Realeffekte durch geléste Stoffe zu beschreiben, wurden die Inhaltsstoffe
bestimmt. In Tab. sind die gelGsten Bestandteile und weitere Eigenschaften von Fermenta-
tionsfliissigkeit nach der Hydrolyse und nach der Methanogenese aufgefiihrt.

Die HR-Fliissigkeit tritt mit Sduren und weiteren Néahrstoffen angereichert aus der Hydrolyse
aus und dient im Methanogenesereaktor als Substrat. Thr Trockenmasseanteil liegt bei etwa 1
m-%.

Beim Austritt aus dem Hydrolysereaktor ist die Farbe gelblich und die Fliissigkeit riecht charak-
teristisch nach Buttersidure. Kleine Partikel von deutlich unter 1 mm Durchmesser sind in der
Fliissigkeit suspendiert und setzten sich nach einigen Minuten ab. In der Fliissigkeit gelost sind
Carbonséuren, Alkohole und anorganische Komponenten. Die Carbonséuren (volatile fatty acid,
vfa) werden oft zusammengefasst als Essigsdureiquivalente angegeben. Der Hintergrund dafiir
ist in Kapitel néher erldutert. Die Sdurenkonzentrationen zeigen teilweise starke Streuung.
Das ist zum einen auf unterschiedliche Chargen von Maissilage zuriickzufiihren, die in die Hy-
drolysereaktoren gegeben werden, andererseits auf die Batch-Betriebsweise der Reaktoren. Diese
wird in Kapitel néher erldutert.

Nach der Methanogenese sind kaum noch Sduren oder Alkohole in der Fermentationsfliissigkeit
enthalten. Anorganische Komponenten wie Kalium, Ammonium, Phosphat, Magnesium oder
Calcium liegen ionisch vor und sind in &hnlichen, manchmal leicht héheren Konzentrationen
vertreten wie/als in HR-Fliissigkeit. Die Fliissigkeit ist braunlich und neben kleinen Partikeln
sind flockenartige Gebilde mit einem Durchmesser von etwa 1 mm sichtbar. Der Trockenmasse-
anteil liegt bei unter 1 m.-%. Fotos der beiden Fliissigkeiten sind im Anhang in Abbildung
gezeigt.

Die Dichte der Fermentationsfliissigkeiten liegt bei 22 ¥C bei etwa 1.000 g/1. Die Leitfihigkeit
in der HR Fliissigkeit ist k = 5,4 + 1,4 mS/cm und in der MR-Fliissigkeit x = 10,4 £+ 0,6
mS/cm. Fir Definition und Verwendung der Leitfahigkeit x wird auf Kapitel verwiesen.
Die Viskositdt wurde nicht gemessen, die Fliissigkeiten wirken wéssrig. In dieser Arbeit wird
daher die Viskositdt von Wasser verwendet.

Die meisten nachgewiesenen Ionen sind einwertig (vfa, Ammonium, Kalium, Natrium, Clorid).
Lediglich Magnesium und Calcium, die knapp 10 % der Ionenkonzentration ausmachen, sind
zweiwertig.

Die Séurenwerte stammen aus einem Zeitraum, in dem der Methanogenesereaktor mit einer
Raumbelastung B = 5 kgCSB/(m3d) betrieben wurde. Fiir die Bestimmung der gelésten
Fliissighbestandteile mit HPLC bzw. IC (Messmethoden siehe wurden die Partikel durch
0,45 pm Membranfilter abgetrennt.
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Tabelle 3.1.: Inhaltsstoffe der Fliissigkeit nach der Hydrolyse und nach der Methanogenese

(Raumbeladung Br = 5 kg CSB/(m?3d). Angegeben sind der Mittelwert mit der
Standardabweichung sowie die maximale und die minimale Konzentration und die
Anzahl der Messungen.

‘ Hydrolyse

Methanogenese

Nihrstoffe ‘ m; in 1073mol/kg  (min. - max. Konz. / Anzahl Analysen)
Essigsiure AT+15 (8- 81/ 62) 0,6+17 (0,0-89/102)
Propionséure 6 + 3 (0,0 - 15 / 62) 02+05 (0,0-28/102)
iso-Buttersiure 04+03 (0,0-1,4/62) |001+006 (0,0-04/102)
n-Buttersiure 30+£16  (3-70/62) | 007+£04 (0,0-38/102)
iso-Valerianséure 0,7+ 0,5 (0,0 - 2 / 62) 0,02 £ 0,06 (0,0-0,4/102)
n-Valerianséure 1,9+ 1,6 (0,0 - 6 / 62) 0,01 +£ 0,07 (0,0-0,5/ 102)
Capronsiure 47+42  (00-22/62) |001+008 (0,0-07/102)
Essigsiure- 100+ 36 (34-157/62) | 09+26  (0,0-13/102)
aquivalent

Saccharose 04+07 (0,0-3/66) | 008=£03 (0,0-1,3/102)
Glukose 0,9+1,7  (0,0-9/66) |001+007 (0,0-0,6/102)
Fruktose 04+04  (0,0-2/66) 0,0+0,0 (0,0-00/102)
Ethanol 18£8  (00-42/66) | 00+00 (0,0-00/102)
1,2-Propandiol 2+ 3 (0,0-17 /66) | 00=+00  (0,0-00 /102)
Anorganik

Chlorid (C17) 6,4 + 1,2 (5-9/6) 5,2+ 0,8 (4-6/11)
Nitrit (NO3 ) 04+02 (03-07/6) | 06+05  (0,2-16/11)
Nitrat (NO;3) 0,08+02 (0,0-046/6) | 02+03  (0,0-1,1/11)
Phosphat (POy) 3,9+ 0,7 (3-5/6) 1,9 + 0,6 (1-3/11)
Sulfat (SO4) 05+01  (04-08/6) |006=004 (0,02-0,14/11)
Natrium (Na™) 4,8 + 0,9 (3,5-6/6) 49 + 1,1 (3,8-7,4/11)
Ammoniak (NH;) AT + 2 (45 - 51 / 6) 52 + 6 (43 - 60 / 11)
Kalium (K*) 46 + 6 (40 - 55 / 6) 46 + 5 (37-51/11)
Magnesium (Mg?") 5+1 (4-6/6) 3+1 (1-5/11)
Calcium (Ca2") 5+ 1 (3-6/6) 15404  (L1-21/11)
Trockenmasse- 1,1 £05 (0,6 - 2,6 / 39) 0,6 + 0,1 (0,4-0,8 /39)
anteil TS in m.-%

Dichte p 1000 £ 1 (1000 - 1001 /3) | 100241 (1001 - 1003 / 3)
(22 ¥C) in kg/m?

Leitfihigkeit x 54+ 14 (37-87/32) | 104+0,6  (9,2-11,6 / 80)

in mS/cm
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3.1. Zustandsgleichungen fiir die Gas- und die Fliissigphase

3.1.3. Beschreibung der Fliissigphase
Alle folgenden Betrachtungen beziehen sich auf wéssrige Losungen. Daher wird die Molalitét
(massenbezogene Stoffmengenbeladung des Losungsmittels Wasser) m verwendet, die in der
Einheit mol/(kg Losungsmittel) ausgedriickt wird [54]. Die hier untersuchten Beladungen sind

gering (1072 mol/kg) und daher wird die Abweichung von einer (massenbezogenen) Konzentra-
tion, die sich auf die Losung bezieht, in dieser Arbeit vernachlissigt. Die Dichte von Wasser

kann temperaturabhéngig nach Gl. (B.12)) berechnet werden und damit kénnen volumenbezo-

gene Konzentration und Beladung ineinander umgerechnet werden.

(3.9)

Durch zwischenmolekulare Wechselwirkungen eines gelosten Stoffes mit sich selbst, mit ande-
phase wird die rationelle Aktivitdt a; (,,Wirkkonzentration“) verwendet. Die Abweichung von

ren gelosten Komponenten oder mit dem Losungsmittel (Wasser) wird das chemische Potential
des gelosten Stoffes leicht verdndert. Fiir die Abbildung von Wechselwirkungen in der Fliissig-

der Stoffmengenbeladung m,; wird allgemein durch einen Aktivitdtskoeffizienten + ausgedriickt.

m;
a; =
Fiir ionische Spezies wird im folgenden v4 verwendet und fiir nicht ionische Spezies . Durch die
Einfiihrung einer Bezugsmolalitat mo = 1 mol/kg wird die rationelle Aktivitét a; einheitenlos
[54] [58]. Diese Form ist geeignet um geloste Komponenten in geringer Beladung zu beschreiben.

Eine deutliche Abweichung vom idealen Verhalten tritt insbesondere bei Elektrolytlésungen,
d.h. Losungen mit gelosten Ionen auf, verursacht durch die elektrostatische Anziehung und

AbstoSSung der Ionen. In wissrigen Losungen ohne Ionen werden Aktivitdtskoeffizienten fir

nichtionische Spezies g oft gleich 1 gesetzt.
Je nach Wechselwirkung wird der Aktivitdtskoeffizient unterschiedlich berechnet. Im Folgenden
werden Berechnungsmethoden fiir Ionische Spezies und fiir nicht ionische Spezies in Elektrolyt-

l6sungen vorgestellt. Weitere Ausfithrungen finden sich in [55] oder [59].

lonische Spezies
In schwachen Elektrolytlosungen kann der Aktivitatskoeffizient ionischer Spezies v, ,_ tiber das
Grenzgesetz von Debye und Hiickel berechnet werden [58]. Es beschreibt die gegenlaufigen Kréfte
durch elektrostatische Anziehung und thermische Bewegung. Der Aktivitatskoeffizient ist nicht

komponentenspezifisch, sondern fiir alle Ionen gleich. Im Debye-Hiickel-Grenzgesetz werden lo-
nengroSSen oder ionenspezifisches Verhalten vernachléssigt [59]. Er wird iiber die Ionenstéirke
(3.10)

I, (gewichtete, massenbezogene Salzkonzentration in mol/kg) in der Losung

1 ~
I, = 5 E mfz%
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

berechnet. Hier wird tiber alle vorkommenden Ionensorten I summiert und z; ist die jeweilige
Ladungszahl der Ionensorte. Im Fall von 1-1-Elektrolyten ist die Ionenstirke gleich der Kon-

zentration des Salzes bzw. eines Ions. Der Aktivitatskoeffizient v1 wird berechnet iiber [58]

Invye = —Ao |zk2al VIm (3.11)

Hier bezeichnet z;, die Ladungszahl des Kations und z, die Ladungszahl des Anions.
A bezeichnet die Debye-Hiickel-Konstante, die iiber

e3

‘ (kT 4me,eq)3/?

=

Ao = (27 Nupim) (3.12)
berechnet wird [55]. Die Dichte des Losungsmittels py,, wird als ~ 1000 kg/m3 angenommen.
Bei 257C und im Losungsmittel Wasser ist Ag = 0,5108 (kg/mol)'/2.

Der iiber GI. und bestimmte Aktivitatskoeffizient vy ist ein mittlerer Aktivitats-
koeffizient fiir alle Ionen, da auSSer der Ladungszahl z keine Eigenschaften beriicksichtigt wer-
den. Aus diesem Grund ist das Grenzgesetz nur fiir geringe Tonenkonzentrationen anwendbar
(Ionenstérken I,,, < 0,005 mol/kg [55]). Die Ionenstérke der im vorigen Kapitel charakterisierten
Fliissigkeiten liegt bei bis zu 0,2 mol/kg. Fiir Ionenstérken I,,, < 0,3 mol/kg kann das Debye-
Hiickel-Gesetz durch die Berticksichtigung eines weiteren Parameters erweitert werden (z.B. nach
Davies [60] oder Pitzer [61]). Fiir noch héhere Ionenstérken gibt es Weiterentwicklungen, soge-
nannte ,,Local Composition“ - Modelle wie NRTL, UNIQUAC oder UNIFAC, die die tatséchliche
Zusammensetzung der Elektrolytlosung beriicksichtigen [55].

Fir die Anwendung der ,,Local Composition“- Modelle muss die genaue Zusammensetzung der
Elektrolytlosung d.h. die Konzentrationen aller enthaltener Ionen bekannt sein [55]. Die ist bei
natiirlichen Medien, wie einer Fermentationsfliissigkeit in der Regel nicht bestimmbar. Daher
wird hier auf eine genauere Darstellung dieser Modelle verzichtet.

Die von Pitzer eingefithrte Erweiterung des Debye-Hiickel-Gesetzes (PDH) bezieht einen Pa-
rameter rppy als MaSS fiir den mittlere Ionenradius mit ein. Als Wert wurde rppy = 14,9
vorgeschlagen [62]. Davis verwendet einen mathematisch einfacheren Ansatz mit einem eben-
falls empirisch bestimmten Parameter [60]. In Anhang sind beide Ansétze im Vergleich
gezeigt. Sie ergeben einen weitgehend deckungsgleichen Verlauf fiir v+ mit steigender Ionenstér-
ke. Im Folgenden wird daher nur der neuere Ansatz von Pitzer vorgestellt.

Das PDH-Gesetz verwendet eine leicht angepasste Konstante Ag, die sich folgendermaSSen aus
Aq berechnet:

103

— A (3.13)

Agp =
Mlm

Wl
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3.1. Zustandsgleichungen fiir die Gas- und die Fliissigphase

Die von Pitzer entwickelte Berechnungsmethode fir den Aktivitdtskoeffizienten ist

Inye = —Ag-
= \3/2
, — 22/ bl o (Imz\gzm>
2 I M 10 10
ol In{1+rppH i 31m + (3.14)
TPDH 10 I M
L+rppry\ 5™

Fir die Anwendung von Gleichung muss die lonenstarke I, in der Fermentationsfliis-
sigkeit bekannt sein. Die lonenstérke der Fermentationsfliissigkeit kann iiber eine detaillierte
Tonenanalyse der Fermentationsfliissigkeit bestimmt werden. Dies ist jedoch aufwendig, und u.
U. werden nicht alle Ionen identifiziert weshalb hier ein alternatives Vorgehen vorgeschlagen
wird.

Die elektrische Leitfdhigkeit x ist eine experimentell leicht zugéngliche GréSSe und kann zur
Bestimmung der mittleren Ionenstérke herangezogen werden. Die Leitfahigkeit x und die Ionen-
konzentration m; sind nach der Debye-Hiickel-Onsager Theorie iiber folgenden Zusammenhang
verkniipft [63]:

K = Nopummr — Apyning )/ (3.15)

wobei die Parameter Ay und A gegeben sind durch

Ao = Fa uf 2z (3.16)
1 3/2 1 1/2
A=35,705 () +0.159 () Ao (3.17)
cm \mol mol

Hierin ist die Faradaykonstante Fa = 96.485,3 C/mol und ; die mittlere Beweglichkeit der Ionen
in Losung. Die Ionenbeladung my ist fiir einwertige Ionen (zy=1) das doppelte der Ionenstérke
my = 2 - I,. Dies wird im Folgenden fiir alle Ionen nédherungsweise angenommen. Die mittlere

Beweglichkeit kann iiber

zZr e

up = (3.18)

6mrrn;,,
berechnet werden [58]. Die Ladungszahl z; des Ions I wird wie oben erlédutert gleich eins gesetzt
und die dynamische Viskositat des Losungsmittels als 7;,,=0,891 mPa s (fiir HoO bei 25 ¥C nach
[58]) angenommen. Der mittlere, effektive Durchmesser eines Ions ist speziesabhéngig und liegt
zwischen 300 und 90-107'2 m (pm) [59], [64]. Die meisten der in der Fermentationsfliissigkeit
auftretenden (anorganischen, einwertigen) Ionen sind klein, mit Radien r; zwischen 150 und 200
pm [64]. Daher wird im Folgenden ein mittlerer Radius r; = 170 pm fiir alle Ionen angenommen.
In Abbﬂdungist der nach Gleichung berechnete Zusammenhang zwischen Leitfadhigkeit
und Ionenbeladung grafisch dargestellt.

Die iiber Gl. (3.15) berechnete mittlere Tonenbeladung m; wird im Folgenden fiir die Berech-
nung des mittleren Aktivitdtskoeffizienten nach GL |i fiir alle Ionen verwendet (mit M,
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Abbildung 3.1.: Zusammenhang zwischen Leitfdhigkeit und Ionenbeladung

=18 kg/kmol und py,,, = 1000 kg/m3).

Nicht-ionische Spezies

In Elektrolytlosungen wird die Loslichkeit von Gasen im Vergleich zum reinen Losungsmittel
oft herabgesetzt [65]. Dieses Phénomen wird als , Entsalzungseffekt“ bezeichnet und ist auf die
Wechselwirkung des unpolaren Gasmolekiils mit den Coulombfeldern der Ionen zuriickzufiithren.
Um den Entsalzungseffekt zu beschreiben, wird, &hnlich zu den Aktivitdtskoeffizienten der Ionen,
ein Aktivitdtskoeffizient vy fir nicht-ionische Spezies verwendet [59] [66]. Dieser ist wie folgt
definiert:
Hi ely
Yo = 3.19
H; m,0 (3.19)
Wobei H; ., den Henrykoeffizienten in der Elektrolytlosung bezeichnet. Unter Verwendung des
Gesetz von Henry (Gl. (3.23)) liasst sich auch schreiben :

o = 20 (3.20)
My ely

Dieser Aktivitatskoeffizient wird in der Literatur auch als Sechenov Konstante bezeichnet [66]

[65]. Fiir einen Elektrolyten, der in der Konzentration ¢; vorliegt, kann 79 nach Schumpe et al.
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3.2. Gasloslichkeit in wassriger Fliissigkeit

[65] folgendermaSSen berechnet werden:
Yo = 100& CSalz (321)

Die von Schumpe et al. verwendete Konzentrationseinheit des Salzes cg,;. in kmol/m? kann iiber
CSalz=Mipm/ (2 103) (Annahme: 1-1-Elektrolyt) in die in dieser Arbeit verwendete Molaltitit
der Tonen m in mol/kg umgerechnet werden. Fiir Wasser ist die Temperaturabhéngigkeit der
Dichte in der Literatur beschrieben, der verwendete Ansatz ist in Anhang gezeigt.

Die Konstante « ist nach Schumpe et al. sowohl vom Gas als auch von den vorhandenen Salzen

abhéngig [65]. Einige Werte sind in Tabelle gezeigt. Da die genaue Zusammensetzung und

COy CHy
NaCl 0,13 0,15
KOH 0,14 0,14

Tabelle 3.2.: Werte fiir o in m®/kmol fiir die Gase Kohlenstoffdioxid und Methan und zwei Salze.

Konzentration der Salze in Fermentationsfliissigkeiten meist unbekannt ist (Kat und Na*t sind
jedoch die héufigsten anorganischen Kationen in Fermentationsflissigkeit), wurde in der vorlie-
genden Arbeit auch der geringe Unterschied zwischen CO9 und CHy vernachléssigt und fir COq
und CHy o = 0,14 m3/kmol gesetzt.

Der Henrykoeffizient dndert sich nach dieser Berechnung in einer Salzlésung mit £ = 10 mS/cm
(typischer Wert fiir MR-Fliissigkeit) und o = 0,14 m3 /kmol um 6,9 %.

3.2. Gasloslichkeit in wassriger Fliissigkeit

Fiir verdiinnte Stoffe ¢ in einem fliissigen Losungsmittel im fand William Henry um 1803 ei-
ne Proportionalitdt zwischen dem Partialdruck p; der Komponente ¢ iiber der Fliissigkeit und
dem Stoffmengenanteil x; im Losungsmittel [67]. Die Proportionalitdtskonstante wird deshalb

Henrykoeffizient H; ., genannt:

Hi,lm = lim pi

xn,i_>0 f[fnﬂ'

(3.22)

In dieser Form hat der Henrykoeffizient die Einheit eines Drucks. Ein groSSer Henrykoeffizient
ist gleichbedeutend mit einem schlecht 16slichen Gas und ein kleiner Henrykoeffizient bedeutet
entsprechend ein gut l6sliches Gas. Die Konzentrationen der hier betrachteten, gelosten Gase
(CO2 und CHy in Hy0) sind gering (2,,co, (37¢C, pco, = 10 bar)= 8 - 107°), es kann also in
guter Ndherung die Annahme kleiner Konzentrationen lim,, ;0 als gegeben angesehen werden.
Zudem kann nges = npg20o gesetzt werden und der Henrykoeffizient auch mit der Stoffmengen-

beladung definiert werden:

Di

m; 1073 Mp,0

i,lm =
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Der Henrykoeffizient zeigt eine gasspezifische Temperaturabhéngigkeit, die empirisch fiir jedes
Gas bestimmt werden muss (siehe Anhang (B.3)).

Das ideale Henrygesetz gilt in der in Gleichung gegebenen Form nur fiir niedrige Driicke.
Bei hoherem Druck wird der Henrykoeffizient iiber die Poynting Korrektur oder Krichevsky-
Kasarnovsky-Gleichung (KK-Gleichung) modifiziert [68][69]:

H; 1 (T,p) = Hi 1T, pDS,1m.) - €XP </p ;;?;dp> (3.24)
PDS,im

Hier bezeichnet ppg,, den Sittigungsdampfdruck des Losungsmittels und v§® das Molvolumen
des gelosten Gases ¢ im Losungsmittel bei unendlicher Verdiinnung. Oft ist vJ° druckunabhéangig
und das Integral kann leicht gelost werden. Fiir viele Gase ¢ liegen Daten fiir v$° vor, wodurch die
Druckabhéangigkeit von H; j,,, gut abzubilden ist. Die Druckabhéngigkeit des Henrykoeffizienten
ist deutlich schwécher als die Temperaturabhéngigkeit (sieche Anhang [B.3)). Trotzdem ist H; i,
eine Funktion von Druck und Temperatur und kann allgemein tiber Gl.[3.24] beschrieben werden.
Die Henrykoeffizienten von Methan, Kohlenstoffdioxid und Schwefeldioxid in Wasser und ihre
Temperatur- und Druckabhéngigkeiten sind im Anhang [B.3] dargestellt.

Elektrolytlosungen absorbieren weniger Gas als reines Wasser [65]. Um diesen Effekt abzubilden,
wird der ideale Henrykoeffizient (in Wasser) mit dem in Gl definierten Aktivitétskoeffi-

zienten fiir Elektrolytlosungen (ely) erweitert:

Dbi
Tniely
Di
Tn i, H20 / o

= 0 - Hi.m,0 (3.25)

Hi,ely =
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3.3. pH-Wert in wassriger Fliissigkeit

3.3. pH-Wert in wassriger Fliissigkeit

Der pH-Wert ist definiert als der negative Zehner-Logarithmus der Aktivitit der H™-Tonen:
pH = —logyo (ag+) (3.26)

Die Aktivitdt ag+ ist iiber den Aktivitdtskoeffizienten fiir Ionen v+ und den Bezugszustand my
mit der Molalitét my+ verkniipft (Gl (3.9)).

Liegen in einer wéssrigen Losung sauer bzw. basisch wirkende Komponenten vor, so verandern
diese die Konzentration der Wasserstoffionen. Dieses Verhalten wird oft mit einem auf Arrhenius
zuriickgehenden Konzept beschrieben [70]. Danach zerfallt (dissoziiert) eine Sdure HA in Losung

teilweise in einen Sdurerest (Anion) A~ und ein Wasserstoffion (Kation) H™.
HA=H"+ A"~ (3.27)

Séduren erhohen die Wasserstoffionenkonzentration, d.h. sie senken den pH-Wert.

Als Basen werden Stoffe bezeichnet die den pH-Wert anheben also die HT-Konzentration absen-
ken. Dies kann entweder direkt geschehen, indem H'-Ionen aufgenommen werden, wie bei der
Reaktion NH3 +H* — NHJ oder indirekt, indem OH~ Ionen abgegeben werden. Dann wird

iiber die Riickreaktion der Autoprotolyse von Wasser
HO = H' + OH™ (3.28)

die Wasserstoffionenkonzentration abgesenkt.
Sauren- und Basenreaktionen werden iiber Sduren- oder Dissoziationskoeffizienten K beschrie-

ben. Fir eine Sdure ist

A+ - Ap-

K, = 3.29
wn (3.29)
wahrend fiir eine Base der Form KOH = K+ +OH~
K, = 2K+ 90H- (3.30)

OKOH

ist.

In der Biogaserzeugung treten verschiedenen Sduren und Basen auf (siehe auch Tab. . Die
hochsten Konzentrationen erreichen Carbonsiduren (volatile fatty acids vfa), die als Zwischen-
produkt in der Acido- und Acetogenese gebildet werden. Daneben treten anorganische Séuren,
die aus den gasférmigen Produkten CO5 und HsS entstehen. Als basisch wirkende Komponenten
kommen neben Ammoniak vor allem Kalium, Magnesium oder Natrium vor.

Im Folgenden sind diese wichtigsten pH-aktiven Komponenten und ihre Dissoziationskoeffizien-

ten zusammengestellt.
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Carbonsauren

Carbonsiuren entstehen in der Hydrolyse/Versduerung und werden in der Methanogenese an-
aerob zu Methan abgebaut.
Die héufigste Spezies ist Essigsdure (siehe Tab. 3.1, die in wéssriger Losung zu Acetat und

einem Wasserstoffion dissoziiert.
CH;COOH = H' + CH;COO™ (3.31)

Die hoheren auftretenden Carbonséduren (Propan-, Butter-, Valerin. und Capronsiure) verhal-
ten sich analog. Die Dissoziationskoeffizienten und die Molmassen dieser Carbonséuren sind in

Tabelle aufgefithrt. Die Dissoziationskoeffizienten Kg der relevanten Carbonsduren liegen in

Tabelle 3.3.: Ausgewéhlte Eigenschaften von Carbonsauren [71], [72].

Name Summenformel Molmasse ]\Z Kgs bei 205 K
in kg/kmol

Essigsiure CoH405 60,05 1,78 107°

Propanséure C3HgOs 74,08 1,35 107°

Buttersidure C4HgO9 88,11 1,5 107°

Valeriansaure Cs5H1909 102,1 1,45 107°

Capronsédure CgH1209 116,1 1,4 107°

einem engen Bereich. Das fiihrt zu einem dhnlichen Verhalten in Bezug auf die pH-Aktivitit, wie
in Abbildung deutlich wird. Mit steigendem pH-Wert steigt der dissoziierte Anteil bei allen
betrachteten Sduren fast identisch. Auf Grund dieses Verhaltens werden die Sduren im Folgen-
den zu sogenannten Essigsduredquivalenten zusammengefasst und mit dem Index vfa (volatile

fatty acids) gekennzeichnet.

M;
mvfa == E Nil ﬁ’Ll (332)
7 Mcya,0,

Der Summationsindex ¢ umfasst die in Tab. aufgefiihrten Carbonséuren. Die Dissoziation

der Essigsduredquivalente wird iiber den Dissoziationskoeffizienten von Essigsdure beschrieben.

Anorganische Sauren
An anorganischen S&duren treten in erster Linie Kohlensdure und geldster Schwefelwasserstoff

auf.

Das in wéssriger Losung vorliegende COs reagiert teilweise mit HoO zu Kohlensaure HoCOg, die
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Abbildung 3.2.: Dissoziationsverlauf der Carbonséuren in Wasser bei 35 7C.

anschlieSSend in zwei Schritten in Carbonate (HCO3 und CO3 ) dissoziiert.

CO3 +HyO <« HyCOgs (3.33)
HyCO3 < HCO3 +HT (3.34)
HCO; ¢ CO3 +H' (3.35)

Da HyCOg praktisch sofort dissoziiert, werden in der Literatur die Reaktionen (3.34)) und (3.35))

oft zusammengefasst und als erste Dissoziationsstufe bezeichnet [58]:

CO, + Hy0 +» HCO; + H* (3.36)

Die Dissoziationskoeffizienten Kg co,,r und Kgco,,rr berechnen sich, unter Beriicksichtigung

von Gl. (3.29) und Gl (3.9)), als

apg+ aHCOS_

Ksco,1 =
aco,
_ Mt Mucoy 74 (3.37)
MCo,Mo Yo
und analog
Fopre - T
K§,00001 = ———— ¢ (3.38)

Mpcoz Mo
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Abbildung 3.3.: Dissoziationsverlauf von Kohlenstoffdioxid und Karbonat in Wasser bei 35 7C

[6].

Die Aktivitdt des Losungsmittels Wasser wird am,0 ~ 1 gesetzt. Der Wert des Dissoziations-
koeffizienten Kg co, s ist 4,26:10~7 (nach [73]), Kg.co,.11 ist 5,6:1071% (beide bei 257C) (nach
[53]).

Die Temperatur- und die Druckabhingigkeit werden mit den im Anhang angegebenen
empirischen Formeln berechnet. Der Wert des Dissoziationskoeffizienten Kg co, 1 steigt von 25
C auf 40 ¥C um 15 %. Die Druckabhéngigkeit ist schwéicher und bewirkt eine Steigerung von 1
% bei einer Druckerh6hung von 1 auf 10 bar.

In Abbildung [3.3]ist der Dissoziationsverlauf des Kohlenstoffdioxids in die Carbonate iiber dem
pH-Wert dargestellt. Hier wird deutlich, dass die zweite Dissoziationsstufe (GI. ) nur bei
pH-Werten groSSer 8,5 auftritt. Da die anaerobe Methangéarung bei pH-Werten kleiner 8 ab-

lauft, wird die zweite Dissoziationsstufe im Folgenden vernachléssigt.

Beim anaeroben Abbau wird neben Kohlenstoffdioxid in deutlich niedrigeren Konzentrationen
auch Schwefelwasserstoff erzeugt. Die héchsten gemessenen HoS Konzentrationen liegen bei etwa
20.000 ppm [74]. Derart hohe Konzentrationen treten jedoch nur bei stark proteinhaltigen Sub-
straten auf (z.B. Speisereste, Biomiill). Fiir Maissilage liegt die Konzentration meist bei unter
500 ppm [18].

In geloster Form wirkt Schwefelwasserstoff ebenfalls als zweiprotonige Saure und dissoziiert in
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Abbildung 3.4.: Dissoziationsverlauf von HoS in Wasser bei 35 7C

den Schritten

HQSfl +H,O « HS™ +H30" (3.39)
HS™ +HyO < S*~ + H30* (3.40)

Die zugehérigen Dissoziationskoeffizienten sind Kg g, 5,7(25¢C) = 1.0-10~7 und Kg g,5. 77 ~10717
(nach [75]). Die Temperaturabhéngigkeit ist in Anhang beschrieben. Eine Druckabhingig-
keit wird vernachlassigt.

Der Dissoziationsverlauf von Schwefelwasserstoff ist in Abbildung[3.4)als Funktion des pH-Wertes
aufgetragen. Es zeigt sich, dass die zweite Dissoziation erst bei pH-Werten iiber 11 ablduft. Sie

kann daher fir die hier durchgefiihrten Betrachtungen vernachléssigt werden.
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Anorganische Basen

In der Fermentationsfliissigkeit sind Ammonium (NH} ), Kalium (K*), Magnesium (Mg?*, Calci-

um (Ca?*) und Natrium (Na®) die hauptsichlich auftretenden basisch wirkenden Komponenten

(siehe Tabelle [3.1)).

In Tabelle [3:4] sind diese anorganischen Basen mit ihren zugehorigen Dissoziationskoeffizienten

gezeigt. Ist der pH-Wert kleiner 8, so liegen bis auf Ammoniak alle Basenbildner vollsténdig

Tabelle 3.4.: Dissoziation der auftretenden Basen [72].

Name Basenreaktion Kg bei 295K
Ammonium NHj = NH; + H* 5,7 10710
Kalium K+OH~ =KOH 7,9 10716
Magnesium  Mg?* + 20H™ =Mg(OH), 3,6 10712
Calcium Ca?t +20H~ =Ca(OH) 2,7 10712
Natrium Nat+OH~ =NaOH 2,710715

dissoziiert vor. Dies wird auch in Abb[3.5] deutlich.
In der vorliegenden Arbeit wird ein pH-Wert Bereich deutlich unter 8 betrachtet (4 - 8). Daher

T
90}
X 8o} -
- e = NH
GNJ 50 — — Ca2+
-
s 50} Na*
S — NH3,f|
o 40} Mg(OH),
S Ca(OH)
= 30 | | 2
g KOH
g o0} NaOH
10}
0

8 9 10 11 12 13 14

i 2 8 4 5 6 7
pH-Wert

Abbildung 3.5.: Dissoziationsverlauf der basischen Komponenten in Wasser bei 35 1C.

werden Kalium, Magnesium, Calcium und Natrium im Folgenden zu einer basisch wirkenden

Komponente bas zusammengefasst, die erst oberhalb des betrachteten pH-Wert Bereiches un-
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3.3. pH-Wert in wassriger Fliissigkeit

dissoziiert vorliegt.

m(bas) = m(K") + m(Mg*") + m(Ca?") + m(Na™) (3.41)

3.3.1. pH-Wert Berechnung

Der pH-Wert ist der negative dekadische Logarithmus der effektiven H™ - Ionenkonzentration
(GL ) Welche H - Tonenkonzentration sich einstellt, héingt von den vorhandene pH-
aktiven Substanzen ab. Fiir die Gesamtheit aller Ionen in der Flissigphase gilt die Ladungsneu-
tralitit, d.h. die Summe aller Ladungen ist Null. Uber diese Ladungs- oder Ionenbilanz wird der
pH-Wert berechnet.

k n
Z ijj = Z ﬁzizi (3.42)
j=1 =1

In Gl (3.42) ist k die Anzahl der Anionen und n die der Kationen (i = 1 bis n) summiert wird.
Mit den im vorigen Kapitel dargelegten Betrachtungen und Einschrinkungen ergibt sich die

Tonenbilanz in der Fermentationsfliissigkeit zu:
Myco; +Mus~ + Myfa- + Mo~ = Mp+ +Mypt + Mpast (3.43)

Dabei werden moglicherweise an Partikeloberflichen anhaftende ionische Spezies vernachléssigt.
HCO3 und HS™ werden unter Einschluss der Gasphase berechnet. Dies soll exemplarisch fiir
Kohlenstoffdioxid gezeigt werden.

Die Molalitat mco, ist iiber das Henrysche Gesetz fiir Elektrolytlosungen berechenbar (Kap.

3-2).

N PCO, 103
mco, = — 3.44
2 HCOQ,HQO/YO MHQO ( )

Kohlenstoffdioxid dissoziiert gem#SS Reaktionsgl. (3.36]) zu HCOg3 . Das Gleichgewicht wird iiber

GL 1) beschrieben. Gl. 1) wird in Gl. 1) eingesetzt und nach m HCO; aufgelost:

PCco; 1000
Hcog,Hy0 Mp,0

~ 2
Mpg+73

moKs,co,,17

Mpco; = (3.45)
Die Hydrogencarbonatkonzentration ist somit eine Funktion der Wasserstoffionenkonzentration
M+

Analog kann mpg- in Abhéngigkeit von m g+ berechnet werden:

PHyS 103 ~
_ Hiy 8,130 My, o moKs,H,5,170
mpgs- = — 3 (346)
Mmp+73
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Die Carbonséurenkonzentration my, f, (Gesamtkonzentration bei pH kleiner 2) liegt als Messwert
vor (Essigsdureequivalent). Bei pH-Werten groSSer 2 setzt sie sich zusammen aus dissoziierter

und nicht dissoziierter (n.d.) Saure
mvfa = mvfa— + ﬁlvfa'rL.d. (3-47)
Der Dissoziationskoeffizient Kg, ¢, der Carbonsiduren schreibt sich damit als

= = 2
m. - m
KS vfa = ~vfa I;IJF '77:|: (348)
’ My fgn-d. 0 Y0

ﬁlvfa* ﬁZH+ ﬁ
(mvfa - mvfa*) mO Yo

und kann in m,r,- umgerechnet werden:

~ i My fa
My fa— =

= 3.49
1+ %ﬁ ( )
Kg.ufamo Y0

Die OH™-Konzentration stellt sich iiber die Autoprotolyse (Reaktionsgl. (3.28])) von Wasser ein

Kw mommp,o

— 3.50

mop- =
wobei der Dissoziationskoeffizient Ky von Wasser definitionsgemaSS Ky = 10714 (bei T = 293
K) betriagt [55]. Die Temperaturabhéngigkeit ist gering und wird vernachléssigt. Der Aktivitéts-
koeflizient fiir das Losungsmittel Wasser wird in erster Ndherung = 1 gesetzt und mpg,o0 = 1000
/Mp,0 =55,5 mol/kg.
Auf der Seite der Kationen in GI. stehen Wasserstoffionen, Ammonium und der Summen-
parameter bas der weiteren Kationen.
Die Gesamtkonzentration an Ammoniak NHj3 g, liegt als MessgroSSe vor, und daraus kann

My HY berechnet werden:

m
NHs ges (3.51)

'FfL + = =
NH, 1 K ,NHzmM0

M+ Y0
Die weiteren basischen Ionen, die in my,.+ zusammengefasst sind, werden messtechnisch nicht
standardméaSSig erfasst. Sie kénnen entweder durch eine ionenchromatographische Analyse oder
aus einer Datenanpassung an pH-Messungen mit ansonsten bekannter Zusammensetzung be-
stimmt werden. Dies wird in Kapitel [£.2] gezeigt.
Jeder der Summanden in GI. héngt von my+ ab, und es ergibt sich ein Polynom 5. Grades,

das nach my+ aufgelost werden kann. Uber

pH = —log (W) (3.52)

mo
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3.3. pH-Wert in wassriger Fliissigkeit

wird aus my+ der pH-Wert berechnet.

3.3.2. Loslichkeit von CO; in gepufferter Flissigkeit

Kohlenstoffdioxid reagiert, wie im vorigen Kapitel erldutert, in wéssriger Losung zu Hydrogen-
carbonat und dissoziiert in zwei Stufen. Das Gesetz von Henry, d.h. die Proportionalitdt von
Konzentration und Partialdruck, gilt jedoch nur fiir das physikalisch geloste COy (Kap. [3.2)).
Reagiert ein Teil des CO2 zu HoCO3 bzw. HCO3 und CO%‘ so wird mehr Kohlenstoffdioxid
aus der Gasphase in der Fliissigphase absorbiert. Dieses Verhalten kann iiber einen scheinbaren

Henrykoeffizienten Hg,, ;,, beschrieben werden.

* bco
Htoy im = nm"’c (3.53)

bzw. mit der Molalitat

Pco
Heopim = ———=— (3.54)
~ HyO
MTIC 000
Die Gesamtkonzentration von COy und HCO3 (CO3™ wird vernachlissigt, da pH kleiner 8)
wird als anorganischer Kohlenstoff (total inorganic carbon T'IC') bezeichnet. Die Konzentration
von HCOj3 kann iiber Gleichung (3.37)), die Protonenkonzentration iiber Gleichung (3.26) und
die Molalotéat von COg iiber Henry (GL. (3.23|) berechnet werden.

_ Ks,co,1mco,mo Y0
Mpgco; = =

mpg+ ’Yi
_ Ks.co,1mco, 10
107PH [y A3
_ Ksco,1 PCO, M0 o
B 10-rH HCOQ,elyMHQO/]‘OOO Y+

(3.55)

Die TIC Konzentration setzt sich dann, wieder unter Verwendung von Gl. (3.23)), folgenderma-

SSen zusammen :

mric = Mco, + Myco;
_ 1000 pco, Ksco,n  pco, 1000 1
MHQO HCOQ,ely 10—rH HCOQ,HQO MH20 Y+

1000 Kso
- 0 (1 + WHO”) - PCo, (3.56)
My,0Hco,,ely T+

Wird noch die Verringerung der Léslichkeit durch die vorhandenen Salze mit einem ~y nach GI.
(3.25) beriicksichtigt, so kann Gl. (3.56|) umgestellt werden zu

1
Do, = Y0 - Hoo,, 10 (3.57)

= K
Ar1e Mp,010-3 5,000
ricMp,010 1+ ooy
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Die linke Seite von Gl. (3.57)) ist nach Gl. (3.54]) der scheinbare Henrykoeffizient in der Elektro-
lytlosung ely, der sich nun so berechnen lasst:

1

1 Ks,co,,1
10—PH 44

Heo, ey (T, pH) = 70 - Hoo,,1,0(T) (3.58)

In Abbildung ist Hp o, 1 fir drei Elektrolytlosungen tiber dem pH-Wert aufgetragen. Die

250
200
g
L 1s0¢
£
E
. 3 1o0f
T
HCOZ’HZO(W °C)
S0 H.. (37 °C)(5 mS/cm)
COz,er
HCOZ,er(37 °C)(10 mS/cm)
O 1 1 1 1 1 ]
2 3 4 5 6 7 8

pH-Wert

Abbildung 3.6.: Scheinbarer Henrykoeffizient H* von C'Os in wassriger Losung in Abhéngigkeit
des pH-Wertes.

Losungen sind reines Wasser, eine Elektrolytlosung mit x = 5 mS/cm (entspricht etwa der
HR-Flissigkeit) und eine Elektrolytlésung mit £ = 10 mS/cm (entspricht der MR-Fliissigkeit).
Die Aktivitédtskoeffizienten sind in Wasser 7+ = 1 (Wechselwirkung von HCO3 mit sich selbst
wird vernachléssigt). Mit den hier vorgestellten Berechnungsmethoden errechnet sich in einer
Elektrolytlosung mit x = 5 mS/cm ein v+ = 0,78 und ein vy = 1,02, in einer Elektrolytlosung
mit £k = 10 mS/cm ist v+ = 0,70 und 9 = 1,07.

Aus Abbildung [3.6 wird ersichtlich, dass der scheinbare Henrykoeffizient von CO2 ab einem pH-
Wert groSSer 5 stark abfillt (d.h. die scheinbare Loslichkeit steigt an). Fiir Elektrolytlésungen
ist das Absinken etwas stérker als fiir Wasser. Dies liegt hauptsédchlich an den Wechselwirkun-
gen zwischen den darin vorliegenden Ionen, die durch v4 abgebildet werden. Da ~4 bis Kk = 5
mS/cm stark abfillt und danach abflacht (sieche Abb. liegen die Verldufe fiir 5 mS/cm und
10 mS/cm fast ibereinander.

Bei pH-Werten kleiner 5 zeigt sich der Entsalzungseffekt. Der Henrykoeffizient fiir die Elektro-

lytlosungen ist groSSer als der Henrykoeflizient fiir Wasser.
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3.4. Stofftransport und Produktbildung im Methanogenesereaktor

Die Brutto-Stoffumsetzung im Methanogenesereaktor setzt sich aus dem Antransport der fliis-
sigen Edukte, der Reaktion und dem Abtransport der gasformigen Produkte zusammen. Um
die Gasbildung in einem Modell méglichst wirklichkeitsnah abzubilden, wurden Untersuchungen
zur Identifikation des transportlimitierenden Schritts der Biogaserzeugung im MR durchgefiihrt.

Anschaulich sind die Stofftransportschritte in Abbildung[3.7) gezeigt. Im Folgenden werden einige

Co,

Fiillkorper-
matrix

Abbildung 3.7.: Schematische Darstellung der Stofftransportschritte von Edukt (Essigsdure) und
Produkten (Methan und Kohlenstoffdioxid).

Grundlagen zu Transport und Produktbildung in einem Biofilmreaktor dargestellt. Ausfiihrli-
chere Darstellungen finden sich beispielsweise in [40] oder [76]. Dem Vorgehen in der Literatur
folgend, werden in den folgenden Betrachtungen Konzentrationen ¢ bzw. ¢’ anstatt der Molali-

taten m verwendet.

3.4.1. Antransport der Edukte

Die Edukte der Biogasbildung liegen vorwiegend in der Fliissigphase vor und der Rest als Par-
tikel. Die in der Hydrolyse gebildeten organischen Sduren und Alkohole miissen in einem ersten
Schritt an die Biofilmoberfliche und anschlieSSend in den Biofilm gelangen, um von den darin
angesiedelten Mikroorganismen zu Methan und Kohlenstoffdioxid umgewandelt zu werden.

Der Transport im Kernvolumen der Fliissigphase (d.h. weit weg von einer Grenzflache) erfolgt in
erster Linie konvektiv, da der Reaktor einerseits mit Fliissigkeit durchstromt wird und anderer-
seits entstehende Gasblasen aufsteigen und so fiir eine Durchmischung der Fliissigphase sorgen.
Allgemein kann der auf die Oberfliche des Biofilms bezogene Transportstrom "¢; r; des Edukts
i in der Fliissigphase fI an den Biofilm bf iiber die folgende Gleichung beschrieben werden [77]:
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

"bipt = =B (Cifi = Cipfa=0)) (3.59)

Der Stoffiibergangskoeffizient in der Fliissigphase 3¢, wird tiber eine Sherwood-Zahl Sh und eine

charakteristische Lange L. berechnet

 Sh Dim

Bri I

(3.60)

Um die Transportphdnomene innerhalb des Biofilms zu beschreiben, miissen einige Annahmen
beziiglich seiner Struktur und Dicke getroffen werden. Im vorliegenden Fall ist die tatséchliche
Struktur nicht bekannt, so dass auf Literaturannahmen zuriickgegriffen wird. Buffiere et al.
entwickelten ein Modell fiir Transportphédnomene in anaeroben Biofilmreaktoren [78]. Sie gehen
von einem homogenen Biofilm mit konstanter Dicke aus sowie davon, dass der Transport im
Biofilm iiber das Ficksche Gesetz beschrieben werden kann. Einen dhnlichen Ansatz verfolgt
Stewart [79], der auch von Diffusion als Haupttransportprozess im Biofilm ausgeht. Dem folgend
wird der Biofilm auch in dieser Arbeit als dichte Matrix angesehen, in der der Stofftransport iiber
das Ficksche Gesetz (eindimensional, da Dicke Biofilm klein gegeniiber Fiillkrper) beschrieben

werden kann:

oc; b
"ing = —Dipy - 5Tf (3.61)
wobei x die Eindringtiefe in den Biofilm beschreibt. Der Diffusionskoeffizient fiir Essigsdure

(Acetat bzw. ac) in einem Biofilm wird von Stewart mitDgepr = 0,23-Dqc g0 angegeben [80].

3.4.2. Reaktionskinetik

Die Kinetik des Biomasseabbaus zu Biogas ist im Anaerobic Digestion Modell No. 1 (ADM1) der
International Water Association beschrieben [I7]. Darin werden die Abbauschritte Hydrolyse,
Versduerung, Essigsdurebildung und Methanogenese abgebildet und aus einer Zusammenstellung
vieler Literaturdaten Parameter fiir die Abbaureaktionen empfohlen. Die Abbauschritte werden
durch Enzyme katalysiert, die von Mikroorganismen (MO) gebildet werden. Die Mikroorganis-
men binden einen Teil der freiwerdenden Reaktionsenthalpie chemisch durch die Bildung von
Adenosintriphosphat (ATP). Die so gespeicherte Energie wird fiir das Wachstum verwendet.

Im hier betrachteten Methanogenesereaktor wird aus den fliissig eingebrachten Nahrstoffen vor-

nehmlich Methan gebildet. Fur die Methanogenese gilt der Essigsdureabbau
CH3COOH — CHy4 + COq (3.62)

als langsamster und damit geschwindigkeitsbestimmender Schritt [I7]. Daher wird im Folgenden
nur dieser betrachtet.

Die im ADMI1 verwendete Kinetik wird dort als Monod-Typ bezeichnet, sie kdnnte aber laut
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3.4. Stofftransport und Produktbildung im Methanogenesereaktor

den Autoren auch als Michaelis-Menten-Kinetik bezeichnet werden [17].
Die Monod-Kinetik im eigentlichen Sinne beschreibt das Biomassewachstum, mit einer Wachs-

tumsrate p. Allgemein ist das Biomassewachstum definiert als (nach [40])

1 dmuo

_ 3.63
VT (3.63)
Der Monod-Ansatz lautet [40]:
/
H= NmaxclMO# (3.64)
Coe + K12

mit einer spezifischen maximalen Wachstumsrate fi,4,. Hier wird die Massekonzentration ¢ (in
kg/m3) verwendet, da nur die Masse der MO eine zugéngliche MessgroSSe ist.

In der Literatur wird davon ausgegangen, dass Mikroorganismenwachstum und Substratabbau
proportional verlaufen, mit einem Ausbeutefaktor Y. a0 als Proportionalitatskonstante [17]
[40] [81]:

M= _Yac,MO *Tac (365)

/
und der Abbaurrate rq. = %.

Einsetzen von Gl. (3.64) in Gl. (3.65) und Umstellen ergibt

1 ) Coc
e aaCo——e 3.66
Yoerso! " MOL T K, (3.66)

Tac
Wird ein 7,4, eingefiithrt, mit

Hmazx
= 3.67
Yac,MO ( )

T"max

kann der Biomasseabbau in einer dem Monod Ansatz gleichenden Art und Weise dargestellt

werden:

C/

roo— ac 3.68
ac max“NMO Céw + K1/2 ( )
Fiir die acetoklastische Methanogenese wird in der Literatur Y, p0 = 0,05 angegeben [17], d.h.
5 m-% der Essigsdure werden in Bimasse umgesetzt.

Die Biomassekonzentration ¢, wird in kontinuierlich betriebenen Reaktoren als konstant ange-
sehen. Die Annahme scheint gerechtfertigt, da sich nach einiger Zeit ein Gleichgewicht zwischen

Biomasseaufbau und Biomassesterben sowie Biomasseaustrag aus dem Reaktor einstellt.

Die Michaelis-Menten-Kinetik beschreibt dagegen eine enzymatisch katalysierte Reaktion eines
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Substrates S in ein Produkt P durch ein Enzym E [40] .

S+E - BES ® E+P (3.69)

Tz

Die Reaktionsrate des Substratabbaus rg ist definiert als

rg = d;tig (3.70)
Sie kann nach dem Ansatz von Michaelis und Menten geschrieben werden als [82]:
;s
rs = _TE,mazcEm (3.71)
mit einer spezifischen, maximalen Reaktionsrate rg 4, und K, = %
Fiir den Essigsdureabbau geschrieben, wird Gl. Zu:
) Cac
Tac = _TEmaxCEm (3.72)

Somit sind die iiber den Monod Ansatz berechnete Umsatzgeschwindigkeit (3.64) und die iiber
den Michelis-Menten-Ansatz berechnete (3.71)) verkniipft iiber:

/ /
Cro Tmax = Cg TEmax (373)
und

Ist das Verhéltnis von Enzym- zu Mikroorganismenkonzentration Ci’;ﬁo bekannt, so kénnen die
beiden Ansétze ineinander iiberfithrt werden.

Der Ansatz nach Michaelis-Menten ist fiir gut charakterisierte Systeme geeignet, in denen das
beteiligte Enzym bekannt und messbar ist. In der Biogaserzeugung sind die beteiligten Enzyme
messtechnisch schwer bis unméglich (z.B. wenn der genaue Reaktionsweg bzw. die beteiligten
Enzyme unbekannt sind) zu bestimmen. Daher erscheint die Monod-Kinetik nach Gleichung
B-64] in der die Gesamtkonzentration des Mikroorganismus verwendet werden kann und fiir die
Daten fiir 7,4, und K5 in der Literatur (ADM1) vorliegen, besser geeignet. Im Folgenden wird
daher mit diesem Ansatz gearbeitet.

Die Konzentration der Mikroorganismen ¢}, héngt von mehreren Faktoren ab, wie den Fill-
korpern, der Schiittdichte und der Besiedelungsdichte. Fiir den Essigsdureabbau ist im ADM1
die maximale Abbaurate 7,4, als 9 - 1075 1/s angegeben, mit einer Schwankung von 4 - 107°
1/s bis 20- 107° 1/s. Die Affinitéiitskonstante K, ist mit 0,14 kg/m? (zwischen 0,01 kg/m* und
0,87 kg/m?) angegeben. Die angegebenen Schwankungen ergeben sich aus der Auswertung von

im ADM1 angegebenen Daten verschiedener Autoren [17].
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Flassigphase FIu33|g.I_<e|ts- Gas_,.- Gasphase
grenzflache grenzflache
dﬂ dgas e ] Ci,gas
C.
1,gas,ggw
Cingow|. ¢ |H
i,fl,ggw i,Im
C /
i,fl

Abbildung 3.8.: Konzentrationsverlaufe in Ndhe der Phasengrenzfliche nach der Zweifilmtheorie.

3.4.3. Abtransport der Produkte

Die Produktgase Methan und Kohlenstoffdioxid diffundieren aus dem Biofilm und werden durch
die Fliissigphase bis an eine Fliissig-Gas-Phasengrenzfliche transportiert. Diese kann eine Gas-
blase oder die Fliissigkeitsoberflache sein. Im Folgenden wird der Stofftransport im Biofilm nicht
betrachtet. Dieses Vorgehen ist zum Einen dem Umstand geschuldet, dass iiber den Biofilm zu
wenig bekannt ist, um den Transport der Gase befriedigend abbilden zu kénnen. Zum Anderen
wird der Biofilm in erster Ndherung als dichte Matrix angenommen in deren oberen Schichten
die Gasproduktion stattfindet. Es wird also davon ausgegangen, dass sich Blasen erst auSSerhalb
des Biofilms bilden und dann aufsteigen. Die Gasblasen in einer Fliissigkeit mit suspendierten
Partikeln bilden sich nach Fischer [83] heterogen an den Partikeln und an anderen Oberflachen.
Der hier betrachtete Stofftransportschritt aus der Fliissigphase in die Gasphase findet im Laufe
des Blasenwachstums sowie an der Fliissigkeitsoberflache statt. Die flichenbezogenen Stoffstrome

®i,Phase durch die Fliissig- bzw. Gasphase sind allgemein

n¢i,gas = ﬁi,gas(ci,gas - Ci,gas,ggw) (375)

"bi 51 = —Bipi(cifi — Ciflggw) (3.76)

Die Stofftransportkoeffizienten (; 445 und f; y; werden je nach spezifischen Gegebenheiten be-
rechnet. Bei seiner ausfiihrlichen Diskussion des Stofftransports in Gas-Fliissig-Reaktoren mit
Blasenbildung stellt Fleischer [84] fest, dass bei solchen Reaktoren die Zweifilmtheorie nach Le-
wis und Whitman [85] die Vorgénge ausreichend genau beschreibt. Komplexere Modellansétze
wie die Penetrationstheorie oder die Oberflichenerneuerungstheorie bringen keine wesentlichen
Vorbesserungen. Es wird daher nur die Zweifilmtheorie erldutert. Diese besagt, dass der Haupt-
transportwiderstand in den diinnen Schichten direkt vor der Phasengrenzfliche liegt [85]. An
der Phasengrenzfliche selbst herrscht definitionsgeméaSS ein Phasengleichgewicht. Die Konzen-
trationsverldufe in den grenzflichennahen Schichten sind in Abbildung verdeutlicht. Die
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

Kernvolumina von Fliissigkeits- und Gasphase werden in der Zweifilmtheorie als vollstédndig
durchmischt angenommen. Diese Annahme scheint gerechtfertigt, wie in Abschnitt [3.4.1] bereits
erlautert. Der Transport in den grenzflichennahen Schichten erfolgt diffusiv. Daher kann der

flichenbezogene Stoffstrom durch eine Grenzschicht berechnet werden tiber:

dc;
n¢i,Phase = Di,Phase : % (377)

In der Zweifilmtheorie wird der Konzentrationsverlauf in diinnen Grenzschichten der Dicke dppqse
als ndherungsweise linear angenommen. Dadurch ldsst sich G1.(3.77)) schreiben als:

Ci,Phase — Ci,Phase,ggw (378)
dPhase

n
¢i,Phase = Di,Phase :

Der Quotient aus Diffusionskoeffizienten D; ppqse und der Dicke der jeweiligen Grenzschicht in
Fliissig- oder Gasphase dppqse Wird zum Stofftransportkoeffizienten 3; ppqse zusammengefasst.
Der Konzentrationssprung an der Phasengrenzfliche kann iiber den Henrykoeffizienten H; p,

und das ideale Gasgesetz berechnet werden:

Ci.gas,ggw Plm RT
‘ _ P 3.79
I Tt My 10° (3:79)

In G1.(3.79) kann ein einheitenloser Henrykoeffizient

M;,,10°
£m=mmﬁﬁf (3.80)
eingefiihrt werden, mit dem gilt
cipl _ Gigas,ggw (3.81)
i, fl.ggw = .
Hz(,lm
G1.(3.81]) eingesetzt in G1.(3.76|) ergibt
.
i1 = By ey — esam (382)
i,lm
und GL(3.75)) aufgeldst nach ¢; gas,gguw ist
Cigas.gqw = Cigas — (3.83)
Bi,gas
Das so erhaltene ¢; gqs,gq0 €ingesetzt in GI1.(3.82)) ergibt
1 nd,
n 1,9as
1= —Bisi | cipt — w7 [ Cigas — 222 3.84
®i f1 Bi.f1 (Cz, fl . <Cz,gas Brces )) (3.84)
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3.4. Stofftransport und Produktbildung im Methanogenesereaktor

Mit der Annahme, dass die Grenzschichten klein sind und die Akkumulation darin vernachlés-
sigbar ist, ist "®gqs = —"®p = "®. Damit ldsst sich Gl.(3.84]) schreiben als

1 .
ng — . - (Z;‘J“s - cﬂ> (3.85)
BgasH,Zylm + ﬂfl i7lm

Somit verhalt sich der Stoffstrom "® als ware er einem Gesamtwiderstand

1 1 1
_ L1 3.86
ki,Phase /Bgang,lm 5fl ( )

ausgesetzt. Die Zweifilmtheorie liefert die Berechnungsmethode fiir die Sppqse iber die Diffusi-

onskoeffizienten und die Grenzschichtdicken.

L dgas djy
ki,Phase Di,gast(ylm Di,fl

(3.87)

Uber diese Gleichung kann der Beitrag der Teilwiderstinde zum Gesamtwiderstand abgeschéitzt
werden. Bei 35 ¥C und 1 bar Druck ist Hpo, g0 =4 und Hep, 0 = 32.

Die Diffusionskoeffizienten D; ,54se sind in der Fliissigphase in der GréSSenordnung D; r; ~ 1079
m? /s und in der Gasphase bei D; 545 ~ 107> m? /s [72]. Unter der Annahme, dass sich die Dicken

der Grenzschichten nicht deutlich unterscheiden d.h. dy; ~ dyqs gilt fliissigseitig

dy 1 gm
~ 109 -0y 3.88
D;p 1079 s (3.88)
wahrend gasseitig
dgas 1 5N
~ =4-10°— 3.89
DCOQ,gas 10-° - 1, 6 S ( )
dgas 1 5m
~ =32-10°— 3.90
DCH47gas 10_5 . 34, 6 S ( )

Somit wird der fliissigseitige Widerstand also deutlich groSSer als der gasseitige.

Im weiteren Vorgehen dieser Arbeit wird daher k; = 3; s; gesetzt und zur Verdeutlichung mit
k;, ;1 bezeichnet.

Der Stofftransport aus der Flissigphase in die Gasphase kann nach Gleichung [3.85] und mit den

gezeigten Abschitzungen geschrieben werden als

o
"®; = —k; ;1A gas (I;;”’“s — cz-,f,) (3.91)

i,lm

Fir erhohte Driicke wird die Gasphasenkonzentration statt iiber das ideale Gasgesetz liber eine
Realgasgleichung berechnet (siehe Kapitel [3.1.1]).
Die Phasengrenzfliche Ay 44, setzt sich aus der Oberfliche der Blasen und aus der Fliissigkeit-

soberfliche zusammen. Die GroSSe der gesamten Phasengrenzfliche ist unbekannt und expe-
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3. Ausgewéhlte physikalisch-chemische Grundlagen

rimentell kaum zuganglich. Daher werden k; ;; und A gqs im Weiteren zu einer GréSSe kg A

zusammengefasst, und diese wird experimentell bestimmt.

42



4. Vorbereitende experimentelle
Untersuchungen

Um die Vorgdnge in einer Druckfermentation besser zu verstehen wurden vorbereitend Untersu-
chungen zur Gasléslichkeit und zum pH-Wert in Modellmedien sowie in Fermentationsflissigkeit
durchgefiihrt. Des Weiteren wurden die Produktbildung, der Antransport der Edukte und der Ab-
transport der Produkte im Methanogenesereaktor in der Laboranlage der LAB untersucht um

den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt zu identifizieren.

4.1. Untersuchungen zur Loslichkeit von CO; und CH, in

Fermentationsfliissigkeit

Da sich die Fermentationsfliissigkeit von Wasser unterscheidet und, wie in Kapitel gezeigt
wurde, der Wert des Henrykoeffizienten durch geloste Salze bzw. fiir CO2 auch durch pH-aktive
Substanzen beeinflusst wird, wurden die Loslichkeiten von CO9 und von CHy4 in Fermentations-

fliissigkeit bestimmt.

4.1.1. Versuchsanlage und Materialien zur Bestimmung der Gasloslichkeit und des
pH-Werts

Die Bestimmung der Gasloslichkeit, d.h. der Henrykoeffizienten von Kohlenstoffdioxid und Me-
than beruht auf der Bestimmung des Partialdrucks dieser Gase in einer Vorlage vor und nach der
Absorption in einem Lésemittel, das sich in einem mit der Vorlage verbundenem Druckbehélter
befindet. Das Gas wird in den Druckbehélter expandiert, und bis zur Einstellung eines Pha-
sengleichgewichts wird der Druck aufgezeichnet. Zuséatzlich wird der pH-Wert in der Fliissigkeit
gemessen. Als Losemittel dienten die Modellmedien Wasser, Essigsédurelosung und Ammoniak-
16sung sowie Fermentationsfliissigkeit. Den Versuchsaufbau zeigt Abb.[4.1]

Der Vorbehilter VB hat ein Volumen von 0,94-10~3 m?3 und der Druckbehélter DB ein Volumen
von 2,53-1073 m3. Beide haben einen Innendurchmesser von 156 mm und bestehen aus 1.4301
(X5CrNil8-10) Edelstahl. Der Druckbehélter ist aus einem Stiick gefertigt, um Korrosion an

SchweiSSnéhten zu vermeiden.
Das Losemittel wird mit einer Waage vom Typ MP16 der Firma Mettler Toledo (Genauigkeit

+ 0,1 g) gewogen und in den DB gefiillt. Darin kann es mit einem Blattrithrer aus PTFE mit

einem Durchmesser von 125 mm durchmischt werden. Der pH-Wert wird mit einer bis 16 bar
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CO2 CH4
35 45 \/

Abbildung 4.1.: Versuchsanordnung zur Validierung der pH-Wert berechnung

druckfesten Sonde aufgenommen (AH-300-K-2-7-PG, Dr. A. Kuntze GmbH). Die Temperierung
erfolgt iiber ein vollstdndiges Absenken des Behélters in einen wasserbetriebenen Thermostaten
(Proline RP, Lauda GmbH). Die Genauigkeit des Thermostaten liegt bei £+ 0,02 ¥C. Die Druck-
aufnahme erfolgt iber einen CPT2500-Sensor der Firma WIKA mit einem Messbereich von 0
bar bis 60 bar und einer Messgenauigkeit von + 0,025 % FS , d.h. + 15 mbar. Wird der pH-Wert
aufgenommen, so ist der Druck im Behélter auf 16 bar begrenzt, ansonsten kann bis zu 60 bar
aufgedriickt werden.

Es stehen Kohlenstoffdioxid (Gasreinheit 4.5) und Methan (Gasreinheit 3.5) als Flaschengase

zur Verfiigung.

Die Zusammensetzung der Gasphase (COg, CHy, O2) wird mit einem IR-Spektrometer (A02020)
der Firma ABB bestimmt. Dessen Funktionsweise ist in Anhang erldutert.

Die verwendete pH-Sonde ist eine Einstabmesskette mit Teflondiaphragma (Bezugssystem Ag/
AgCl/ Tepox-Gel) und verfiigt iiber eine automatische Temperaturkompensation iiber einen
PT100 Temperaturfithler (Firma Dr. Kuntze). Fiir den Einsatz der Sonde muss der Druck im
Behélter p < 16 bar sein und die Leitfédhigkeit des Mediums x > 0,15 mS/cm betragen [86].
Die Sonde wird mit Standardpufferlésungen (AVS Titrinorm, Firma VWR) kalibriert. Verfiigbar
sind Losungen mit pH-Werten 2, 4, 7 und 10. Die Genauigkeit der Messung ist von der Giite
der Kalibrierfliissigkeiten abhéngig und liegt, nach der in der DIN Norm 19268 angegebenen
Berechnungsmethode, bei < 0,1 pH-Einheiten [87].

Der Versuchsaufbau ist detailliert in [88], [89] und [90] beschrieben.
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4.1.2. Methodik

Zu Beginn eines Versuches wird der Vorbehilter bis auf einen Druck von 0,06 bar evakuiert
(Drehschieberpumpe Typ N der Firma Franklin Electric, V3, V6, V7 geschlossen, V4, V5 offen).
Die zu untersuchende Fliissigkeit wird auf der Waage eingewogen und in den Druckbehélter
gefiillt. Dieser wird gasdicht verschlossen und im Thermostaten auf die gewiinschte Temperatur
temperiert.

Der Druckbehélter wird bis auf etwa 0,1 bar evakuiert (pg,o(357C) = 0,056 bar, V4 schlieSSen,
anschlieSSend V6 6ffnen. Nach erreichtem Enddruck V5 und V6 schlieSSen).

Das zu untersuchende Gas (COz oder CHy) stromt aus der Gasflasche in den Vorbehélter (V3
6ffnen, sowie V1 oder V2, nach erreichen des Zieldrucks V3 und V1 oder V2 schlieSSen, Druck-
messung: V4 6ffnen). Nach etwa 30 min bleibt der Druck im Vorbehélter konstant, was darauf
hinweist, dass sich die Gastemperatur der Raumtemperatur 7y angepasst hat.

Die im Vorbehélter vorliegende Stoffmenge wird aus dem gemessenen Druck p iiber

_Yi-p-Wa

. 41
" Z:RTy (4.1)

berechnet. Der Druck- und Temperaturverlauf einer Versuchsdurchfiihrung ist in Abbildung
[42] gezeigt. Der Druck im Vorbehélter ist in Abbildung [4.2] durch die Werte der ersten 10 min

35 - T 40
30 I 35
-
-+ 30
25
+ 25
C ()
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~ 15 - =
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Abbildung 4.2.: Druck und Temperatur im Druckbehélter wihrend einer exemplarischen
Versuchsdurchfithrung mit mehreren Gleichgewichtszusténden.

dargestellt. Durch Offnen von V6 expandiert das vorgelegte Gas in den Druckbehilter (in Abb

nach 10 min). AnschlieSSend wird V6 geschlossen und die eingestrémte Stoffmenge n; ¢ir, aus
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dem Druckabfall in VB berechnet:

. - — Di n V
Micin = (pz,VB,Vo Z?E;B, ach) VB (4‘2)
i

Durch Riithren im DB wird die Einstellung des Phasengleichgewichts beschleunigt (Dauer ca.
30 min). Der Druckaufnehmer wird nun durch SchlieSSen von V4 und Offnen von V6 auf den
Druckbehélter umgeschaltet (in Abb4.2] bei ca. 55 min). Der sich einstellende Gleichgewichts-
druck p; gg0 im DB gibt Aufschluss tiber die im Gasraum verbliebene Stoffmenge n; 4qs.

Fiir die Berechnung der Stoffmenge n; der Komponente i werden der Sattigungsdampfdruck der

Fliissigkeit pgp im und vorhandene Restluft durch die Gasanalyse bestimmt.

pi = Yi(p — PSD,tm — PRestluft) (4.3)

Der Sattigungsdampfdruck des Mediums wird ndherungsweise als der von Wasser angenommen
PSD.im = PH0(T). Berechnung siehe Anhang [B.5

Da der Druck im Druckbehélter bei allen Messungen mindestens 7 bar (CO3) bzw. 35 bar (CHy)
betrigt, ist der Anteil von Wasserdampf maximal bei 0,8 mol-% bzw. 0,16 mol-% (pg,0(35 ¥C)=
56 mbar). Der Anteil von Restluft (durch unvollstdndiges Abpumpen) liegt maximal bei 0,6
mol-% bzw. 0,13 mol-%.

Uber eine Stoffbilanz innerhalb des geschlossenen Druckbehiilters wird die absorbierte Stoffmen-

ge n; s berechnet:
N, f1 = Niein — N gas (44)

Die Beladung des Gases in der wéssrigen Fliissigkeit wird berechnet als

g, fl

miim = m
Ilm

(4.5)
Die untersuchten Fliissigkeiten sind verdiinnte wéssrige Losungen, so dass in guter Naherung
My, ~ M m,0 gesetzt wird. Nun kann der Henrykoeflizient H;j,, des Gases i im (wéssrigen)

Losemittel Im bestimmt werden:

Di

Hijpp = ————
S it - Miz,0,/1000

(4.6)

Mehrere Gleichgewichtsdriicke kénnen durch wiederholte Druckabsenkung im DB eingestellt
werden (V7 6ffnen). Das dabei ausgestromte Gasvolumen wird tiber eine indirekte Messmethode
mit einem Trommelgaszéhler erfasst. Hierbei stromt das Gas in einen Aluminiumbeutel, der in
einem gasdicht abgeschlossenen Standzylinder aus Plexyglas angebracht ist. Darin wird durch
das einstromende Gas Luft verdrangt. Das verdrangte Luftvolumen wird in einem Trommel-
gaszihler TG1/2 der Firma Ritter bestimmt (Genauigkeit + 0,1 %). Dieses Vorgehen soll eine

Verfalschung der Messung durch eine Losung des Gases (vor allem COz) in der Sperrfliissigkeit
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4.1. Untersuchungen zur Loslichkeit von COo und CHy4 in Fermentationsfliissigkeit

im Trommelgaszdhler verhindern.

Wiéhrend und nach dem Ausstromen desorbiert Gas aus der Fliissigphase, bis sich ein neuer
Gleichgewichtszustand eingestellt hat (Abb. z.B. 1:20 h - 2:20 h).

4.1.3. Ergebnisse und Diskussion
Validierung der Messmethode

Um die Bestimmungsmethode des Henrykoeffizienten zu validieren wurde die Loslichkeit von
COs3 in Wasser bei verschiedenen Temperaturen untersucht. In Abbildung sind Messungen
des Henrykoeffizienten von COs in desionisiertem Wasser aufgetragen. Der Vergleich mit der
(empirisch ermittelten) Berechnungsmethode nach Crovetto et.al. (Gleichung in Anhang
dargestellt) [01] zeigt eine gute Ubereinstimmung. Die Giite der Berechnungsformel ist dort mit
1 % angegeben. Die Abweichung der eigenen Messwerte vom Literaturwert liegt im Mittel < +

3 % (bezogen auf den Literaturwert).
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Abbildung 4.3.: Gemessene Werte des Henrykoeffizienten fiir CO2 in desionisiertem Wasser und
Literaturkorrelation mit Toleranzbereich nach [91].

Einfluss des Mediums auf die Loslichkeit von CO,

Der Einfluss der Komponenten der Fermentationsfliissigkeit auf die Loslichkeit wurde in den

Modellmedien Wasser, verdiinnte Salzlésung, verdiinnte Essigsdurelosung und verdiinnte Am-
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4. Vorbereitende experimentelle Untersuchungen

moniaklosung untersucht. AuSSerdem wurden Stichproben von Fermentationsfliissigkeit aus den
Hydrolysereaktoren und dem Methanogenesereaktor verwendet, die zu verschiedenen Zeitpunk-

ten entnommen wurden. Die Reaktoren sind Laboranlagen der Landesanstalt fiir Agrartechnik

und Bioenergie in Hohenheim. Die Analysewerte der untersuchten Fliissigkeiten sind in Tabelle

[4.1] gezeigt.

Die meisten HR-Fliissigkeiten sind aus Batch-Perkolationsreaktoren. Die HR-Fliissigkeit vom
30.01.12 stammt aus einer kontinuierlich betriebenen Hydrolyse mit Perkolation. Die MR-Fliissigkeiten
sind aus Festbett-Biofilmreaktoren mit Fiillkérpern aus Sinterglas. Die Reaktoren sind in Kapitel

4.3.1] genauer beschrieben.

Tabelle 4.1.: Konzentrationen der Komponenten von Einfluss in den untersuchten Fliissigkeiten

Fliissigkeit Salze Essigsdure- Ammoniak weitere Karbonat
in aquivalent in Basen in in 1073

mmol/kg mmol/kg mmol/lkg  mmol/lkg mol/kg

Deionisiertes 0

Wasser k=0

Salzlésung 1,5 - - - -

NaCl Kk =0,0825 -

Salzlosung 50 - - - -

KCl K =2,672

Salzlosung 11 - - - -

K,HPO,4 k=0,625

Essigséure- - 530 (pH = 2,5) - - -

16sung k=0, 32”;5

Ammoniak- - - - -

16sung 290

HR g -

926.09.11 k=16,8 7= 0,4 19 50

HR g -

30.01.12 k= 1,722 176 8 31

HR g -

01.02.12 K= 4,472 12 0,2 33

I2FIL'SRO7 12 _ 119 8 36 _

(I){;{Og 19 i 93 21 62 i

;Rl 0.19 ) 130 49 60 )

gﬁw 19 i 0 27 62 78

MR g

05.09.12 k=9 7= 0 27 57 81

gﬁo 19 k=11m25 0 58 59 107

Untersucht wurde einerseits der Einfluss der Ionen (Salze) auf die Loslichkeit von Kohlenstoft-
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4.1. Untersuchungen zur Loslichkeit von COo und CHy4 in Fermentationsfliissigkeit

dioxid und andererseits der Einfluss des pH-Werts auf die scheinbare Loslichkeit von Kohlen-
stoffdioxid. Dieser wirkt indirekt iiber die Karbonatbildung und bewirkt ab etwa pH = 5 eine
Verringerung des scheinbaren Henrykoeffizienten (vgl. Abbildung .

Da pH-aktive Substanzen auch Ionen sind und andererseits Salze oft pH-aktiv sind, sind beide
Effekte nicht getrennt zu betrachten. In Abbildung[4.4]sind daher die experimentell bestimmten
Henrykoeffizienten fiir alle untersuchten Medien aufgetragen. Zusétzlich ist der scheinbare Hen-
rykoeffizient nach GI. in Wasser, in einer Elektrolytlosung mit 5 mS/cm (entspricht etwa
der HR-Fliissigkeit) und in einer Elektrolytlosung mit 10 mS/cm (entspricht der MR-Fliissigkeit)

eingezeichnet.

240
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Abbildung 4.4.: Experimentell bestimmte und nach GI. 1j berechnete scheinbare Henryko-
effizienten fiir CO9 in verschiedenen Losemitteln.

In Abbildung [£.4] sind die pH-Messungen mit einer Unsicherheit von + 0,1 eingezeichnet und
die Henrykoeffizienten mit der Abweichung vom Literaturwert von + 3 %.

Fiir deionisiertes Wasser konnte kein pH-Wert gemessen werden. Er wurde deshalb tiber den
COs-Partialdruck berechnet (siche Kap. [3.3.1)).

Fiir die untersuchten MR-Fliissigkeiten wurde zuséatzlich zum gasférmig eingebrachten CO9 auch

das bereits enthaltene Hydrogenkarbonat fiir die Berechnung der Gesamtstoffmenge nach Gl.

(4.2) berticksichtigt:

(pi,VB,vor - pi,VB,nach)VVB
Z; RT

Niein = + mHgCOS_ *Mim (47)

Die Hydrogenkarbonatkonzentration kann aus dem standardmé&SSig bestimmten TIC Wert (to-
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4. Vorbereitende experimentelle Untersuchungen

tal inorganic carbon) berechnet werden (Bestimmung siehe [D.2)). Der Einfluss der Salze auf die
Loslichkeit, der bei einem pH-Wert < 5 im Literaturverlauf sichtbar ist, kann im Rahmen der
Messgenauigkeit nicht eindeutig nachgewiesen werden. Die Abweichung sollte fir £ = 10 mS/cm
bei 2,9 % liegen. Die Giite der Bestimmungsmethode liegt in derselben GroSSenordnung (3 %).
Die Hypothese eines schwachen Einflusses scheint sich jedoch zu bestéatigen.

Da der Henrykoeffizient im pH - Wert Bereich 5 bis 6,5 stark abfillt hat die Genauigkeit der pH-
Wert Messung einen starken Einfluss auf die Messunsicherheit. Tendenziell liegen die experimen-
tell bestimmten Henrykoeffizienten eher bei den Henrykoeffizienten fiir Elektrolytlésungen. Die
Beschreibung des scheinbaren Henrykoeffizienten nach Gl. scheint demnach das Verhalten
von COg in der Fermentationsfliissigkeit im Rahmen der Bestimmungsgenauigkeit realistisch
abzubilden.

Einfluss des Mediums auf die Loslichkeit von CH,4

Im Gegensatz zu Kohlenstoffdioxid reagiert Methan nicht mit Wasser, und daher zeigt der Hen-
rykoeffizient keine Abhédngkeit vom pH-Wert. Der Henrykoeffizient kénnte jedoch durch die in
den Losemitteln vorhandenen Ionen angehoben werden, wie in Kap. beschrieben.

Dies wurde fiir Salzlésungen, Essigsdurelosung und Fermentationsfliissigkeiten iiberpriift. Die
Konzentrationen in den wéssrigen Losungen sind im vorigen Abschnitt in Tab. gezeigt.

Die experimentell bestimmten Henrykoeffizienten sind in Abbildung iiber der Leitfdhigkeit
k des jeweiligen Fliissigkeit gezeigt. Der Henrykoeffizient fiir Methan wurde abhéngig von der
Leitfdhigkeit fiir T = 357¥C nach GL und Gl. berechnet und ebenfalls aufgetragen.
Fiir die HR-Fliissigkeit vom 25.10.2012 liegen keine Messwerte der Leitfdhigkeit vor, sie ist daher
iiber dem in Tab. angegebenen Mittelwert (5,4 mS/cm) der Hydrolyseflissigkeiten aufgetra-
gen.

Der Anstieg des berechneten Henrykoeffizienten fiir x > 8 liegt darin begriindet, dass die Ionen-
konzentration nach Gleichung in diesem Bereich {iberproportional mit der Leitfahigkeit
ansteigt. Diese deutliche Verringerung der Loslichkeit von Methan konnte experimentell nicht
bestétigt werden. In den Messungen wurde kein signifikanter Einfluss auf die Loslichkeit festge-
stellt.

In die Berechnung des Henrykoeffizienten gehen iiber den Aktivitdtskoeffizienten g sowie iiber
die Tonenkonzentration Annahmen bzw. Vereinfachungen ein, z.B. der Tonenradius oder die Kon-
stante o in Gl. (3.21)). Unter Umsténden miissen diese noch einmal angepasst bzw. verfeinert

werden. Dafiir sollten weitere und genauere Messungen durchgefiihrt werden.

4.2. Untersuchung zum pH-Wert in Fermentationsfliissigkeit

Der pH-Wert ist einer der wichtigsten Prozessparameter in der anaeroben Vergidrung. Durch
die versauernde Wirkung von CO2 wird seine Bedeutung in der Druckfermentation noch ver-
starkt. Fiir einen optimalen Betrieb sollte der pH-Wert im Methanogenesereaktor laut Litera-

tur zwischen 6,7 und 8 liegen [6] [13]. Allerdings scheinen fiir die Druckfermentation in einem
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Abbildung 4.5.: Experimentell bestimmte und nach Gl. (3.25)) berechnete Henrykoeffizienten von
Methan in verschiedenen wéssrigen Medien.

Biofilmreaktor auch niedrigere Werte erfolgreich einstellbar zu sein. Die Untersuchungen der
Universitdt Hohenheim ergaben beispielsweise einen vollstdndigen Umsatz der Séduren bei einem
pH-Wert von 6,5. Lindeboom et al. berichten fiir ihr Druck-System sogar von einer Umsetzung
von Essigsdure zu Methan bei pH-Werten unter 5 [37]. Allerdings scheint sich der Abbau bei
den niedrigen pH-Werten zu verlangsamen [37] [92].

Um den Einfluss des pH-Wertes in der Druckfermentation abbilden zu kénnen, wurde in Kapitel
[3:3.7] eine Methode zur Berechnung entwickelt und in Modellmedien und Fermentationsfliissig-

keiten validiert. Die validierte Methode wird in Kapitel bl auf die Druckfermentation angewandst.

4.2.1. Versuchsdurchfiihrung und Auswertung

Die Versuche zur Validierung der pH-Wert-Berechnung wurden im selben Versuchsaufbau und
mit derselben Prozedur durchgefiihrt, wie die Bestimmung der Henrykoeffizienten (Kapitel .
Die pH-Werte werden jeweils wiahrend eines Gleichgewichtszustands direkt im Druckbehalter

gemessen.
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4. Vorbereitende experimentelle Untersuchungen

4.2.2. Ergebnisse und Diskussion
Validierung in Modellmedien

Zur Validierung der pH-Wert Berechnung wurden die Messungen mit COy in NaCl-Losung, in
KCl-Lésung, in Essigsdurelosung und in Ammoniaklésung verwendet. Die Konzentrationen der
beeinflussenden Komponenten in den verdiinnten Losungen sind in Tabelle [.1] aufgefiihrt.

In Abbildung ist der Verlauf des pH-Werts in den Modellmedien in Abhéngigkeit vom CO»-

Partialdruck bei einer Temperatur von 35 7rC gezeigt.

12
Ammoniaklésung

1 : m \/asser
Essigsaurelésung

10 Messwerte NaCl-L&sung
Messwerte KCI-Ldsung

pH-Wert

2 4 6 8 10 12 14 16
pCOZ in bar

Abbildung 4.6.: Gemessene (o) und berechnete (Linie) pH-Werte in Modellmedien. Die einge-
stellte Temperatur am Thermostaten betrug bei allen Messungen 35 1C.

NaCl und KCI verhalten sich in wéssriger Losung quasi pH-neutral. Die Salze dienen hier ledig-
lich zur Erhohung der Leitfdhigkeit, um die pH-Messung zu ermdglichen [93]. Die Salzlosungen
verhalten sich daher, in Bezug auf den pH-Wert, wie Wasser. In allen drei Fallen kann die

Berechnungsmethode den Verlauf der Messpunkte gut reproduzieren.

Validierung in Fermentationsfliissigkeit

Zur weiteren Validierung der Berechnungsmethode wurden die in Tab.[d1] aufgefiihrten Fer-
mentationsfliissigkeiten verwendet. In Abbildung[4.7] sind die gemessenen und die berechneten
pH-Werte in den Hydrolysefliissigkeiten gezeigt.

Die HR-Fliissigkeiten variieren stark untereinander, was auf den Batchbetrieb der Reaktoren

zuriickzufiihren ist. Die Fliissigkeit, die aus einer kontinuierlichen Hydrolyse entnommen wurde
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Abbildung 4.7.: Gemessene (0) und berechnete (Linie) pH-Werte in Hydrolysefliissigkeiten (7" =
35 1C).

(HR 30.01.12), hat den niedrigsten pH-Wert (4,1). Diese wurde zum Entnahmezeitpunkt auf
hoher Sdurenproduktion gefahren, was zu dem niedrigen pH-Wert fithrte. Die Berechnung gibt
in allen Féllen die gemessenen Werte im Rahmen der Messgenauigkeit der pH-Sonde wieder. In
Abbildung 4.8 ist der pH-Wert-Verlauf in den untersuchten MR-Fliissigkeiten gezeigt.

Die gemessenen pH-Werte der drei Proben liegen enger zusammen als die der Hydrolysefliis-
sigkeiten. Dies lasst darauf schlieSSen, dass die aus dem Methanogenesereaktor austretende
ausgegorene und entspannte Fliissigkeit wahrend des untersuchten Zeitraums eine gleichblei-
bende Pufferkapazitdt hatte. Die gemessenen pH-Werte liegen jedoch durchgehend oberhalb
der berechneten Werte. Dies fiihrt zu der Vermutung, dass zusétzlich zu den erfassten basischen
Komponenten Ammoniak, Kalium, Natrium, Magnesium und Calcium weitere Stoffe in der MR-
Fliissigkeit enthalten sind, die den pH-Wert anheben.

Diese Hypothese wird noch durch die Beobachtung gestiitzt, dass die Leitfahigkeit in der MR
Fliissigkeit von 10 mS/cm auf eine Ionenkonzentration von 0,4 mol/kg schlieSSen lasst. Das
ist deutlich mehr als in Hydrolysefliissigkeit, in der die 5 mS/cm etwa den gemessenen 0,15

mol/kg entsprechen. Teilweise ldsst sich die erhohte Leitfahigkeit auf das vermehrt vorhandene
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Abbildung 4.8.: Gemessene (0) und berechnete (Linie) pH-Werte in MR-Fliissigkeiten (7" = 35
FQ).

Karbonat zuriickfithren, das aus dem gelosten CO9 gebildet wird. Die gemessenen Konzentra-
tionen der anorganischen Ionen sind in der MR-Fliissigkeit jedoch nicht deutlich héher als in der
HR-Fliissigkeit (vgl. Tab. . Die zusétzlichen pH-aktiven Substanzen wurden demnach nicht
detektiert.

Es konnte sich dabei beispielsweise um komplexe Molekiile handeln, die von den Mikroorganis-
men gebildet (z.B. Proteine oder Polysacharide) und bei der Entspannung der Fliissigkeit aus
geplatzten Zellen freigesetzt werden. Da der Effekt nur in der MR-Fliissigkeit auftritt, konnte
das Verhalten auch auf den von den Mikroorganismen gebildeten Biofilm im MR zuriickzufiih-
ren sein. Es ist bekannt, dass Mikroorganismen in einem Biofilm hohere Saurekonzentrationen
tolerieren konnen [41]. Trotz Screenings mittels Fliissigphasen HPLC konnte jedoch im Rahmen
dieser Arbeit keine Substanz identifiziert werden, die dieses Verhalten erklart.

Da die gemessenen pH-Werte fiir alle drei untersuchten MR-Fliissigkeiten ungeféhr gleich sind,
kann die darin vorliegende (konstante) Konzentration der basischen Komponenten durch eine
nichtlineare Anpassung der Berechnungsmethode abgeschétzt werden. Die Anpassung der Be-
rechnungsmethode an die Messdaten wurde in Matlab mit Hilfe der bereits vorimplementierten
Funktion Ilsqnonlin durchgefiihrt. Diese passt die Berechnungsmethode iiber einen freien Para-

meter (Mpqs) so an die Messdaten an, dass die mittlere Differenz minimal wird. In Abbildung
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4.2. Untersuchung zum pH-Wert in Fermentationsfliissigkeit

sind die nach einer solchen Anpassung resultierenden Verldufe des berechneten pH-Wertes

gezeigt.
8,
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Abbildung 4.9.: Gemessene pH-Werte (o) und angepasster Verlauf (Linien) in MR-Fliissigkeiten
(T = 35 tC).

Die Saurekonzentration ¢, ¢, ist 0 mmol/l (siehe auch Tabelle . Die Leitfédhigkeit x der MR-
Fliissigkeiten schwankt im Bereich 9 bis 11 mS/cm. Daher wurden fiir die Anpassung diese
maximale und minimale Leitfihigkeit angenommen. Fiir £ = 9 mS/cm ergibt sich die Gesamt-
konzentration an basischen Komponenten cp,s= 166 mmol/l. Liegt x bei 11 mS/cm ergibt sich
Chas = 176 mmol/l.

Die basischen Komponenten umfassen hier alle bekannten Komponenten (auch Ammonium) so-
wie die unbekannten Substanzen. Ammonium kann hier mit in ¢, eingeschlossen werden, da
der pH-Wert unter 7 liegt. Gemessen wurden im Mittel eine Basenkonzentration von cpes = 108
mmol/l. Es liegen somit zwischen 58 mmol/l und 68 mmol/l unbekannte, puffernde Substanz

vor. Die beiden Verlaufe fur 58 mmol/1 und fiir 68 mmol/1 liegen fast exakt iibereinander.

Der Verlauf des pH-Wertes bei steigendem COs-Partialdruck kann demmnach, bei bekannter
Konzentration der basischen Komponenten mit der vorgestellten Berechnungsmethode abgebil-
det werden. Selbst in komplexen wéssrigen Medien wie die HR-Fermentationsfliissigkeit weichen
die gemessenen Werte nur wenig von den berechneten ab.

Sind nicht alle pH-aktiven Komponenten bekannt, wie es in der MR-Fliissigkeit der Fall zu sein

scheint, kann durch eine Anpassung der Berechnungsmethode an den gemessenen Verlauf die
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4. Vorbereitende experimentelle Untersuchungen

Konzentration der basisch wirkenden Komponenten abgeschétzt werden. Sie scheint fir die aus
dem Methanogenesereaktor austretende Fliissigkeit zwischen 166 und 176 mmol/1 zu liegen.

Mit der vorgestellten Berechnungsmethode kann somit nach Anpassung das Verhalten des pH-
Wertes in der MR-Fliissigkeit in Abhéngigkeit vom COs-Partialdruck im Rahmen der gegebenen

Genauigkeit wiedergegeben werden.
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Druckfermentation

4.3. Untersuchungen zur Bildung und zum Transport der

Produktgase in der zweistufigen Druckfermentation

Die Untersuchungen zum geschwindigkeitsbestimmenden Schritt bei Bildung und Transport der
Produktgase im Methanogenesereaktor wurden in einer Laboranlage zur zweistufigen Druckfer-
mentation durchgefithrt. Die Versuchsanlage wird im Folgenden kurz dargestellt. Eine detaillier-

tere Aufstellung bspw. der Messtechnik ist in [94] zu finden.

4.3.1. Versuchsanlage und Materialien zur Untersuchung der zweistufigen
Druckfermentation

Die Versuchsanlage zur Untersuchung der zweistufigen Druckfermentation steht in den Rdumen
der Landesanstalt fiir Agrartechnik und Bioenergie (LAB) der Universitdt Hohenheim. An dieser
Anlage wurde auch ein Teil der in dieser Arbeit vorgestellten Untersuchungen durchgefiihrt (siche
Kapitel . Sie besteht aus drei bis sechs parallel geschalteten Hydrolysereaktoren (von denen
drei oder sechs betrieben werden) und zwei ebenfalls parallel betriebenen Druck-Methanogenese-
reaktoren. Ein VerfahrensflieSSbhild der Anlage ist in Abbildung gezeigt.

Zur Gasanalyse
V'S

CO,, CHy
Zur Gasanalyse Zwischefitqnk T1 | MR1 Flash MR2 Flash
SISO \V/
: D TR <
COLH, i i : A0 '
wH e N —
Mais-
Silage | S W N Y NI NN Q)
it G gy HR3 | Ha | HEs | HR6 | _<>_
v Rest | v - - - \___/ \___/
| MR1 MR2

Abbildung 4.10.: VerfahrensflieSSbild der Versuchsanlage zweistufige Druckfermentation: (- -)
Feststoffstrom, (—) Fliissigkeitsstrom, () Gasstrom)

Hydrolysereaktoren

Die batchweise betriebenen Hydrolysereaktoren (HR) sind Perkolationsreaktoren und fassen je-
weils ein Volumen von 50 1. Die 6 Hydrolysereaktoren sowie ein geoéffneter Hydrolysereaktor sind
in Abbildung[4.11] gezeigt. Die thermisch isolierten Edelstahlreaktoren werden unter atmospha-

rischem Druck und bei einer Temperatur von 55 fC betrieben. Die Batch-Reaktoren werden
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4. Vorbereitende experimentelle Untersuchungen

Abbildung 4.11.: Links: parallel geschaltete Batch-Hydrolysereaktoren. Rechts: HR  vor
Substrataustausch

jeweils mit 12,5 kg Maissilage gefiillt. Die Schiittung der Maissilage wird iiber Umwélzpum-
pen mit Fliissigkeit perkoliert. Die Temperierung erfolgt extern durch Erwadrmen des Perkolats.
In der Fliissigkeit reichern sich die Abbauprodukte der Hydrolyse an (siche Tabelle HR-
Fliissigkeit), und sie dient als Substrat fiir den Methanogenesereaktor. Die Fest-Fliissigtrennung
erfolgt liber einen Siebboden mit 1 mm Siebweite. Die Zugabe des Perkolats erfolgt {iber ein
Berieselungskreuz [95].

Nach dem Befiillen eines Batch-HR wird die eingesetzte Maissilage zusétzlich mit Spurenele-
menten in Pulverform versetzt. Ein HR wird mit 7 1 MR-Flussigkeit, 3 1 HR-Fliissigkeit aus
dem Zwischentank sowie 7 1 deionisiertem Wasser aufgefiillt. Der pH-Wert im HR ist zu Beginn
kleiner 5 (der pH-Wert der Maissilage liegt bei 3 - 4) [95].

Durch den niedrigen pH-Wert wird CO4 aus der MR-Fliissigkeit frei. Das Hydrolysegas besteht
daher anfanglich vornehmlich aus CO2 und der noch enthaltenen Umgebungsluft [96]. Nach 2
- 3 Tagen wird ein Teil des Perkolats abgezogen und durch MR-Fliissigkeit ersetzt. Dadurch
wird der pH-Wert erhoht. Liegt der pH-Wert bei 5,5 - 6 findet ein Abbau (Hydrolyse und Ver-
sduerung) der Maissilage statt. Bei niedrigeren pH-Werten werden lediglich die bereits in der
Maissilage vorhandenen, aerob gebildeten Sduren durch das Perkolat ausgewaschen [95] [96]. Ab
pH-Werten tiber 5 wird neben (gelost eingetragenem) CO2 auch Wasserstoff erzeugt (ygm,= 20 -
40 mol.-%). Steigt der pH-Wert durch weiteren Austausch von HR~ mit MR- Fliissigkeit weiter
an, setzt ab etwa pH = 6 - 6,5 die Methanbildung ein [97]. Nach einer Verweildauer von drei
Wochen wird das Substrat entfernt und der Reaktor erneut befiillt. Der Substrataustausch findet
nicht in allen Behéltern gleichzeitig statt, sondern im Wechsel mit einem zeitlichen Abstand von
einer halben Woche. So kann ein quasikontinuierlicher Betrieb erreicht werden.

Das Perkolat (HR-Fliissigkeit) aus allen Batchreaktoren wird in einem nicht temperierten, durch-

mischten Zwischentank (T1, Vi &~ 100 1) gesammelt. Dadurch wird ein homogenes Substrat fiir
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den MR erzeugt (vgl. Tabelle[3.1)). Der pH-Wert der homogenisierten HR-Fliissigkeit lag wihrend
der Untersuchungen bei pHypr ~ 5.

Methanogenesereaktoren

Die Methanogenesereaktoren (MR1 und MR2) sind zwei baugleiche Biofilm-Festbettreaktoren
aus Edelstahl mit einem Fassungsvermogen von jeweils etwa 30 1. In den Methanogenesereaktoren
sind die Bakterien auf zylindrischen Fiillkérpern (AuSSendurchmesser: 15 mm, Innendurchmes-
ser 9 mm, Linge 13 mm) aus porésem Sinterglas (Sera Siporax) immobilisiert. In Abbildung
[12] ist ein Bild eines Methanogenesereaktor sowie eine Schemazeichnung mit Fillkorpern ge-

zeigt. In jedem MR werden 26,6 1 Flissigkeit gehalten (Regelung iiber Fiillstandsmesssung). Die

gas-flussig
Phasentrennung

0,55 m
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Abbildung 4.12.: Links: Methanogenesereaktor mit Heizmanschette. Rechts: Aufbau eines MR
mit Fiillkérperschiittung.

Hohe der Fiillkorperschiittung betragt 0,55 m. Eine interne Rezirkulation der Fliissigkeit sorgt
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fiir Durchmischung (Aufstrom). Die Umwélzpumpe pumpt im Wechsel 5 Minuten einen Volu-
menstrom von etwa 1,0 1/min von unten in der Reaktor und steht anschlieSSend 5 Minuten.
Die Temperatur im Reaktor wird auf 37 fC geregelt. Die Heizung erfolgt iber eine elektrische
Heizmanschette. Geregelt wird iiber eine Zweipunktregelung nach der Temperatur in der Fliis-
sigkeit. Der Temperaturfiihler sitzt etwa in der Mitte der Fiillkbrperschiittung.

Die Methanogenesereaktoren kénnen bis zu einem Druck von 9 bar (abs) betrieben werden. Das
Druckniveau wird {iber ein Regelventil gehalten. Dieses 6ffnet, sobald der Druck einen Soll-Druck
iiberschreitet und der Fiillstand unterhalb einer Soll-Hohe liegt.

Jeder MR wird halb-kontinuierlich betrieben, d.h. alle 6 h wird HR-Fliissigkeit zugegeben und

MR-Fliissigkeit entnommen.

Im MR1 wurden Untersuchungen zur Druckauswirkung auf den Prozess sowie zum Entspannen
und Rickfithren von MR-Fliissigkeit (Flash) durchgefiihrt. Im MR2 wurde die Raumbeladung
(zugegebenes Substratvolumen) variiert. Im Folgenden beziehen sich die Untersuchungen auf
MRI1, der der Einfachheit halber MR genannt wird. Die experimentellen Untersuchungen sind
detailliert in [94], [92] und [98] beschrieben.

Online Messtechnik

Wihrend der Versuche wurden pH-Wert, Druck und Temperatur der Methanreaktoren (pH-
Sensor: Endress+Hauser CPS11D; Drucksensor: Endress+Hauser Ceraphant T PTC 31; Tem-
peratursensor: Greisinger GTF 103 Pt100) mit Labview 11.0.1 (National Instruments, USA)
ausgelesen und aufgezeichnet. Die MR-Fliissigkeit der Methanreaktoren wurde alle zwei Tage
auf CSB-, Zucker-, Alkohol- und Ammoniumstickstoff-Gehalt sowie auf den Gehalt an fliichti-
gen organischen Sduren- und Karbonaten hin analysiert. Die gesammelte HR-Fliissigkeit wurde
ebenfalls einmal wochentlich diesen Analysen unterzogen. Der Gehalt an organischer Trocken-
substanz (0TS), fliichtigen organischen S&uren, Zucker und Alkohol in der Maissilage wurde
wochentlich bestimmt.

Die Hauptkomponenten der Gasstrome (CHy, CO2 und Hg) wurden téglich spektroskopisch un-
ter Atmosphérendruck analysiert (Biogasanalysator der Fa. Sick-Maihak). Die aus HR und MR
austretenden Gasstrome wurden gesammelt, und einmal téglich wurde das Volumen mit einem
Gaszahler (Fa. Ritter TG20/4) bestimmt und auf Normbedingungen umgerechnet (trocken). Die
Analysemethoden sind in Anhang [D| dargestellt.

Fiir zeitlich hoher aufgeloste Messungen (stiindlich bzw. pro Ventilofflnung) wurden Gasbeutel
genommen und gaschromatografisch analysiert. Diese Analyse war spektroskopisch nicht mog-
lich, da das Probenvolumen nicht ausreichend war. Die Probenahme fiir die Analyse der Haupt-
komponenten (Methan, Kohlenstoffdioxid, Sauerstoff, Stickstoff und Wasserstoff) erfolgte tiber
inerte Gasbeutel aus Aluminium mit einer Innenbeschichtung aus Polyethylentherephtalat und

Polyethylen (Tecobag, Fa: Tesseraux).
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4.3.2. Methodik

Durch die halbkontinuierliche Betriebsweise des MR entspricht die Gasproduktion zwischen zwei
Fiitterungen der eines Batch Prozesses. Das produzierte Gas gelangt in den Gasraum und erhoht
dort den Druck bis das automatisierte Ventil 6ffnet und Gas ausstrémt. Ein typischer Druckver-
lauf tiber einen Batchzyklus ist in Abbildung [.13] gezeigt.

9,05+

8,95
8,9

8,85

8,75 : ,‘
8,71

8,651

PuRr in bar

8,6 L i i i
0 1 2 3 4 5 6

Zeittinh

Abbildung 4.13.: Typischer Druckverlauf im Gasraum des Methanogenesereaktors (aufgenom-
men am 23.10.2012, 16:30 - 22:30 Uhr, B = 10 kg CSB/(m?d))

Im Folgenden soll untersucht werden, inwieweit der Druckverlauf Riickschliisse auf die Gas-
produktion im MR zulédsst. Des Weiteren erfolgt der Versuch, aus dem Verlauf Aussagen zum
transportlimitierenden Schritt zu gewinnen.

Nach einer Fiitterung gibt es eine Ruhephase von einigen Minuten. Danach steigt der Druck an
und das Regelventil 6ffnet in Abstdnden von etwa 10 min. Nach etwa 3 Stunden wird dieser Ab-
stand deutlich groSSer, bis die Gasproduktion nach ca. 5 Stunden zum Erliegen kommt. Da das

Gasraumvolumen bekannt ist, kann der Druckverlauf in eine Stoffmenge umgerechnet werden.

yipMR‘/gas

N prod = 7TR (48)

Dafiir wird eine konstante Temperatur von 37 ¥C und ein Realgasfaktor nach GERG-2004 von Z
= 0,98 (Gasmischung von 25 % mol.-COy und 75 mol.-% CHy bei 9 bar, berechnet mit GasCalc®,
nach [57])) angenommen. Die Gaszusammensetzung dndert sich zwischen zwei Fiitterungen um
weniger als 1 mol.-% (siehe auch Abschnitt , weshalb ein konstanter Realgasfaktor ge-
rechtfertigt scheint. GERG-2004 ist nur bis 20 mol-% COs an Messdaten angepasst. Da der

Realgasfaktor Z jedoch sehr nahe bei 1 liegt, erscheint eine Anwendung unkritisch.
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Bei jedem Offnen des Ventils stromt Gas aus dem Reaktor. Um dieses Gas in der Produktion
zu beriicksichtigen, wird der Druckabfall zur aufgezeichneten Druckkurve hinzugezihlt. Die so
gebildete Druckkurve steigt kontinuierlich an und kann tber Gl. (4.8]) in eine Gasproduktion

umgerechnet werden. Dieses Vorgehen ergibt eine Gasproduktionskurve, wie sie in Abbildung

[.14) gezeigt ist.

Solche Gasproduktionsverlaufe werden im Folgenden zur Untersuchung des geschwindigkeitsbe-
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Abbildung 4.14.: Aus dem Druckverlauf berechnete produzierte Stoffmenge (aufgenommen am
23.10.2012, 16:30 - 22:30 Uhr, Br = 10 kg CSB/(m3kg))

stimmenden Schrittes der Produktbildung im MR herangezogen. Die Arbeitshypothese ist, dass
der Verlauf von ny,,q durch den limitierenden Prozess (Bildung oder Transport) bestimmt ist.
Bei néherer Betrachtung enthélt der Verlauf der Gasproduktion eine weitere Information. Nach
Offnen des Regelventils und dem dadurch verursachten Druckabfall kommt es zu einer verstérk-
ten Desorption von Gas aus der Fliissigkeit. Im gezeigten Verlauf wird das beispielhaft nach 4 h
20 min sichtbar. In Abbildung [A.T5] ist der Bereich vergroSSert dargestellt. In diesem Verlauf
der Gasproduktion spiegelt sich die Desorptionsgeschwindigkeit des Gases aus der Fliissigkeit
und damit der fliissig-gas Transportschritt wider. Es wird versucht, durch eine Auswertung der
Kurve einen Wert fiir k7, A abzuleiten (Kap. (3.4.3]).

Diskussion der Methodik

Im Folgenden werden méogliche Einfliisse auf den aufgenommenen Gasproduktionsverlauf disku-
tiert, die eine Auswertung und Riickschliisse auf Bildung und Transport beeintréchtigen kénnten.
Dazu gehoren ein moglicher Temperatureinfluss, eine zeitlich nicht konstante Gaszusammenset-

zung und ein nicht linearer Zusammenhang zwischen Druckabfall und ausgestromter Gasmenge.

62



4.3. Untersuchungen zur Bildung und zum Transport der Produktgase in der zweistufigen

Druckfermentation

0,785

0,78

in mol

0,775

prod

0,77

0,765

0,76

Pur in bar

0,755

0,75} . ~ ~ -
—3> {89
0,745 » ~ ~ :

0,74 : : : 8,8
252 254 256 258 260 @ 262 264 266 268
tin min

prodzierte Stoffmenge n

Abbildung 4.15.: Desorptionsverhalten nach Offnen des Druck-Regelventils.

Temperatureinfluss

Nach 5 h 10 min kommt es bei dem betrachteten Batchzyklus nach einem Plateau der Gasbildung
nochmals zu einem linearen Anstieg. In Abbildung wird deutlich, dass ein solcher Anstieg
kurz nach Einschalten der Heizmanschette auftritt.

Die Heizmanschette erwarmt den Edelstahlmantel des Reaktors und mit nur kurzer Verzégerung
auch die Gasphase, in der daraufhin der Druck ansteigt. Da die Fliissigphase eine deutlich ho-
here Warmekapazitidt und Masse aufweist dauert die Erwdrmung der Fliissigkeit bis zur Soll-
Temperatur deutlich ldnger. Ein Anstieg des Drucks in Folge einer Temperaturerhéhung um 0,1
bar lasst auf eine Temperaturerh6hung von etwa 3 ¥C schlieSSen.

Die Temperaturschwankungen erschweren es, Riickschliisse aus der Gasproduktionskurve zu zie-
hen, da durch sie der Verlauf der Kurve verdndert wird. Die Ein- und Ausschaltzeitpunkte der
Heizmanschette sind bei den Zyklen unterschiedlich, so dass sich dadurch ein statistisch verteilter
Fehler ergeben sollte, der sich bei der Auswertung von mehreren Kurven nivellieren sollte. Die
Kurvenverlaufe unterscheiden sich dadurch und auch durch die nicht gleichbleibende Aktivitét
der Mikroorganismen. Dies ist in Abbildung veranschaulicht.

Die Variation der Kurven bewirkt eine gewisse Schwankungsbreite der aus ihrem Verlauf ermit-
telten Werte. Daher werden im Folgenden immer mehrere Kurven ausgewertet und Mittelwerte

sowie Schwankungsbreiten ermittelt.

Gaszusammensetzung zwischen zwei Fiitterungen

In vorigen Kapiteln und wurden Methan und Kohlenstoffdioxid getrennt betrachtet.
Hier wurde deutlich, dass sich die Gase, beispielsweise in Bezug auf ihre Loslichkeit und Wechsel-

wirkungen mit dem Losungsmittel stark unterschiedlich verhalten. Durch unterschiedlich schnelle
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Abbildung 4.16.: Typischer Druckverlauf im Gasraum des Methanogenesereaktors und Einschal-

tezyklen der Heizmanschette (aufgenommen am 23.10.2012, 1
Br=10 kg CSB/(m3d))
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Abbildung 4.17.: Gasproduktionsverldufe von drei Batchzyklen.
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Abbildung 4.18.: Methananteil im ausstromenden Gas zwischen zwei Fiitterungen (aufgenom-
men am 23.10.2012, 10:30 - 16:30 Uhr, Bg = 10 kg CSB/(m3d)).

Transportprozesse wére daher auch eine Entmischung der Gase denkbar. In diesem Fall wére
die Betrachtung einer Gasproduktionskurve nicht fiir beide Gase aussagekréftig, sondern miisste
durch eine kontinuierliche Gasanalyse erweitert werden. Fine solche Gasanalyse des ausstromen-
den Gases zwischen zwei Fiitterungen ist in Abbildung gezeigt.

Hier zeigt sich, dass der Methangehalt wihren des betrachteten Zeitraumes (bis auf einen Aus-
reiSSer) konstant bei knapp unter 75 mol.-% liegt. Das analysierte Gas wurde fiir die Analyse
vorgetrocknet. Der Rest setzt sich aus Kohlenstoffdioxid und etwa 0,5 - 1 mol-% Wasserstoff
zusammen. Es wurden zudem in Stichprobemessungen etwa 350 ppm Schwefelwassertstoff de-
tektiert.

Die konstante Gaszusammensetzung zwischen zwei Fiitterungen erlaubt es, die Hauptgase Me-
than und Kohlenstoffdioxid gemeinsam zu betrachten und den Verlauf der Druckkurve als ein

MaSS fiir die gesamte Gasproduktion zu verwenden.

Gasproduktionskurve im Vergleich zum aufgefangenen Gasvolumen

Neben der Gasqualitdt wurde auch die Menge des aus dem Reaktor ausstromenden Gases aufge-
nommen (Messmethode siehe . Die jeweils aufgefangenen Stoffmengen fiir einen Batchzyklus
sind in Abbildung [.19] gezeigt. Die aufgefangene Stoffmenge liegt deutlich tiber der aus dem
Druckverlauf berechneten Stoffmenge. Das deutet darauf hin, dass wiahrend der Ventil6ffnung
bereits Gas aus der Fliissigkeit desorbiert. Entweicht Gas aus der Fliissigphase bei getffnetem
Ventil ist dieses im Druckverlauf nicht sichtbar. Dieses Verhalten wurde auch bei den in Kapitel
1] beschriebenen Versuchen beobachtet.

65



4. Vorbereitende experimentelle Untersuchungen

Diese ,,unsichtbare* Stoffmenge kann iiber einen Faktor £ beriicksichtigt werden:

£ = Mprod,V. (4.9)
Nprod,p
Die tatsachlich produzierte Stoffmenge 1,04,y Wird aus dem insgesamt wahrend eines Batch-
zyklus aufgefangenen Gasvolumen V.4 berechnet (bei Ty und py). Ein mit dem konstanten
Faktor § korrigierter Verlauf von np,q, scheint den Gasproduktionsverlauf zutreffend wieder zu
geben (Abbildung . Daher wird die Gasproduktion im Folgenden in oben gezeigter Weise
aus dem Druckverlauf berechnet.
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Abbildung 4.19.: Uber den Druckverlauf berechnete produzierte Stoffmenge im Vergleich zur
aus dem aufgefangenen Volumen bestimmten Stoffmenge (aufgenommen am

23.10.2012, 10:30 - 16:30 Uhr, Br=10 kg CSB/(m3d)).
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Abbildung 4.20.: Uber den Druckverlauf berechnete und mit £=1,25 korrigierte produzierte
Stoffmenge im Vergleich zu der aus dem aufgefangenen Volumen bestimm-
ten Stoffmenge (aufgenommen am 23.10.2012, 10:30 - 16:30 Uhr, Br=10 kg
CSB/(m3d)).
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4.3.3. Untersuchung zum Antransport der Edukte in der Fliissigphase

Der Antransport der Edukte an die Mikroorganismen setzt sich aus dem konvektiven Antrans-
port in der Fliissigkeit sowie dem diffusiven Transport innerhalb des Biofilms zusammen (vgl.
Kap. . Die Vorgénge innerhalb des Biofilms konnten im Rahmen der vorliegenden Arbeit
nicht untersucht werden, da kaum Informationen zur Struktur und Dicke des Biofilms vorlie-
gen. Daher wurden nur Untersuchungen zum Antransport in der Fliissigphase durchgefithrt, und

deren Erkenntnisse werden im Folgenden vorgestellt und diskutiert.

Vorgehen

Die Fliissigkeit im Methanogenesereaktor umstromt die biofilmbewachsenen Festkorper.Sie wird
mit einer Umwélzpumpe in Zyklen von 5 min mit einem Volumenstrom von 1,0 1/min umgepumt,
wodurch die in der Fliissigphase vorliegenden Edukte an den Biofilm gelangen. Eine Variation der
Stromungsgeschwindigkeit fiihrt zu einer Anderung des Stoffiiberganges von der umlaufenden
Fliissigkeit an den Biofilm ( Sherwood Zahl in Gl. (3.60)). Falls dieser Stofftransportschritt
geschwindigkeitsbestimmend fiir die Gasproduktion wére, miisste sich eine stérkere Anstréomung
in einer verdnderten Gasproduktionskurve &uSSern.

Um das zu priifen, wurden die Leistung und die Frequenz der Umwélzpumpe gemaSS Tab.

variiert.

Ergebnisse und Diskussion

Die in Abbildung gezeigten Gasproduktionsverldufe lassen keinen systematischen Einfluss
der umwalzbedingungen der Flissigkeit auf die Gasproduktion erkennen. Die kontinuierliche
Durchmischung am 24.10.12 fithrte zu einer schlechteren Temperaturregelung, was sich an rela-
tiv langen, linearen Rampen zeigt. Durch manuelle Regelung konnte der Effekt am 25.10.12 und
am 26.10.12 vermindert werden.

Ein schnellere Gasproduktion durch eine etwaige Verbesserung des konvektiven Antransportes
bei kontinuierlicher Durchmischung ist nicht ersichtlich.

Am 25.10.12, an dem die stdrkste Durchmischung angewandt wurde, wurde aus ungeklérter
Ursache weniger Gas produziert. Denkbar ist ein negativer Einfluss der hohen Strémungsge-
schwindigkeit auf die Struktur des Biofilms oder die Mikroorganismen im Biofilm.

Ein steilerer Anstieg der Gasproduktionskurve, der auf eine Verbesserung des konvektiven Stoff-
transportes hinweisen wiirde, konnte durch keine Einstellung erreicht werden. Dies legt den
Schluss nahe, dass der konvektive Antransport der Edukte in der Fliissigphase nicht der ge-

schwindigkeitsbestimmende Schritt fiir die Gasproduktion ist.
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Tabelle 4.2.: Versuchseinstellungen zur Untersuchung des Antransportes der Edukte in der
Fliissigphase

Datum und Zeitraum Einstellung der Umwéalzpumpe

22.10.12, 5 min bei 1,0 1/min
10:30 - 16:30 Uhr 5 min aus
23.10.12 2 min bei 1,0 1/min
10:30 - 16:30 Uhr 8 min aus
24.10.12 kontinuierlich
10:30 - 16:30 Uhr 1,0 1/min
25.10.12 kontinuierlich
10:30 - 16:30 Uhr 1,65 1/min
26.10.12 kontinuierlich
10:30 - 16:30 Uhr 0,5 1/min
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Abbildung 4.21.: Gasproduktionskurven bei unterschiedlichen Durchmischungsbedingungen.
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4.3.4. Untersuchung zum Abtransport der Produkte

Der Abtransport der gasférmigen Produkte wird durch den flissigseitigen Transportwiderstand
vor der Fliissig-Gas Grenzfléche limitiert (siehe Kap. [3.4.3)).

Um quantitative Aussagen tiber den Fliissig-Gas Stofftransportschritt zu gewinnen, wurde der
Druckanstieg direkt nach Offnen des Druckventils herangezogen (siehe auch Abb. 4.15)). Eine
Anpassung des theoretischen Verlaufs nach Gleichung an den experimentell ermittelten
Verlauf ergibt Werte fiir ks A.

Vorgehen

Es wurde die integrale Stoffmengenbilanz fiir Methan im Gasraum G R im Methanogenesereaktor
direkt nach einer Offnung des Druckventils aufgestellt. Der Bilanzraum ist in Abbildung m

verdeutlicht.

d ncH,GR

dt =" (I)CH4,ein —n q)CH4,aus (410)

Das Druckventil sei zum Zeitpunkt der Bilanzierung geschlossen, so dass kein Gas den Reaktor

cDCH4,aUS

T Bilanzraum

. "

d)MR,fI,ein

Abbildung 4.22.: Verdeutlichung des Bilanzraums fiir die integrale Bilanz von Methan im Gas-
raum des MR.

verlasst und "®cp, qus = 0 gilt.

Mit einer realen Beschreibung der Gasphase wird die Bilanz zu:

Var dpcwH,
ZRTqgr dt

=" (I)CH4,ein -0 (411)
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Das Gas, das wéahrend der ersten Minuten nach Ventiloffnung aus der Fliissigphase in den Gas-
raum des MR einstromt und darin eine Druckerhéhung bewirkt, desorbiert durch die Druck-
absenkung aus der Fliissigkeit. Die Dauer des desorptiven Druckanstiegs betrdgt nur wenige
Minuten, so dass die Gasbildung "®,,,q wiahrend dieser Zeit ndherungsweise = 0 gesetzt wird.
(siehe auch Betrachtungen in Kapitel sowie Abbildung . Der Gasstrom ist durch den
fliissig-gas Stofftransport bestimmt und also bis auf das Vorzeichen gleich dem Ausdruck in GI.
(13.91)):

dn Ci
7 = FisAsigas (I}’f’“ — cl,fl) (4.12)

i,lm

Mit dem einheitenlosen Henrykoeffizienten Hz{,lm = H;m - (MlmlOS)/(plmRT) aus GIL. l)
n = pV/(Z RT) und cges = p-103/(RT) (c in mol/l) ldsst sich die Druckerhdhung (in Pa)

schreiben als:

dpcr, _ kA ZRIGR <p0H4 (t)-107° pim,

—— — CC ne 4.13
dt Var Henyim My, il )> (4.13)

Die zeitabhéngige Konzentration von Methan in der Flissigkeit cop4(t) wird messtechnisch nicht
erfasst. Sie kann aber iiber eine Bilanz des Methans im gesamten MR ncm, mg, zu einem Zeit-
punkt an dem das Druckventil geschlossen ist und die Fiitterungspumpe nicht lduft, berechnet
werden.

Dafiir wird angenommen, dass die Fliissigphase in ausreichender Entfernung von einer Grenz-
fliche vollstédndig durchmischt ist (com, fi # f(x,y,2)). Das scheint durch die Erkenntnisse in
Kapitel [£.3.3] gerechtfertigt. Das in der Fliissigphase vorliegende Methan teilt sich in einen gelost
vorliegenden ncp,, 1 und einen in Blasen vorliegenden Anteil nop, i auf.

Die Bilanz des Methans im gesamten MR ist dann

noay,MR(L) = noHy,ar(t) + comy, () Vi (t) + nom, pw(t) (4.14)

Weiterhin wird nun angenommen, dass der Anteil von Methan in Blasen vernachléssigbar ist
(RCHy,gas = NCHy,GRFNCHLB = NCHy,GR)- Blasen entstehen spontan nach der Druckabsenkung
und bewegen sich zur Flissigkeitsoberfliche, wo das enthaltene Gas in den Gasraum tbergeht.
Da die Flissigphase gut durchmischt ist und Phasengleichgewicht herrscht (Kap wird
davon ausgegangen, dass nach der Desorption keine Blasen in der Fliissigphase verbleiben. Der
Anteil des Methans, der in Blasen vorliegt entspricht demnach maximal dem desorbierenden
Gas nach einer Ventiloffnung. Ein Druckanstieg im Gasraum von 0,02 bar ist typisch nach
einer Ventiloffnung und entspricht einer Stoffmenge von ncp, i, = 0,006 mol. Die Stoffmenge
im Gasraum ngr = pV/(ZRT) liegt bei etwa 2,4 mol (9 bar, 7 1 Gasraum, 377C). Damit ist
now,p << ncop,,cr erfillt.

Mit diesen Annahmen kann die Konzentration von Methan in der Fliissigphase com,, 1(t) aus
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einer einfachen Bilanz des Methans im gesamten MR berechnet werden:

nchy, MR(t) —ncm,or(t)
Vfl

coy, f1(t) = (4.15)

Die gesamte Methanstoffmenge im Reaktor ncp, amr(t) ist fir die Dauer der Desorption konstant
und kann zu einem spéteren Zeitpunkt tgew aus dem (dann wieder herrschenden) Phasengleich-

gewicht zwischen Gas- und Fliissigphase berechnet werden.

nem,Me(tcaw) = noera,cr(tcaw) + nowua,si(taew)

Ve t t 1076
_ Ver peni(teaw) N per,(teaw) LU (4.16)
ZRITqr Homyim My,

Wird Gleichung (4.15) in (4.13)) eingesetzt sowie ncm, cr = pom,(t) Var/(ZRTgr) gesetzt,
ergibt sich eine inhomogene Differentialgleichung erster Ordnung fir pcp,:

dpc, kﬂA ZRIgr <p0H4 (t)-107° pp  (nommr(toow) — TLCH4,GR(75))>

dt Var Hemyim j\Zlm Vi
ZRTar
=knA
n Ver
pou,(t) -107° py nom,mr(teew)  pons(t)Var/(ZRTgr)
Hewyim M, Vi Vi
_ _kpAZRTor (toew)
Vi Von cHy,MR(tcaw
ZRTer 10 5o kp A
+ | kpA —— + C t 4.17
( Aok Hemmdim Vi )” (1) (4.17)

Diese Differentialgleichung kann numerisch gelost werden (z.B. in Matlab mit einem ode45-
Loser), mit dem Anfangswert aus der experimentell aufgenommenen Druckkurve und dem ge-
messenen Methananteil yop, im Gas. Als Anfangswert wird der kleinste Druckwert gewéhlt,
ab dem die Kurve wieder ansteigt. Die sich aus der Losung der Differentialgleichung ergebende
Kurve kann iiber eine nichtlineare Fehlerquadratminimierung (Isqnonlin) an die experimentelle
Kurve angepasst werden, mit ks A als Anpassungsparameter.

Eine solche Anpassung ist in Abbildung gezeigt.

Der Verlauf des Drucks zeigt nach etwa 2 Minuten ein Plateau, danach steigt die Kurve wieder
an. Fiir die Bestimmung von kA wurden daher nur die ersten Minuten verwendet. Werte fiir
k y1 A wurden fiir mindestens drei verschiedene Zeitintervalle zwischen 1 und 3 Minuten bestimmt.

Durch dieses Vorgehen ergibt sich eine Schwankung der Werte von ks A.

Ergebnisse und Diskussion

In Abbildung [£.24] sind die in der beschriebenen Vorgehensweise bestimmten mittleren Werte
von kg A mit Standardabweichung fiir 10 Desorptionskurven im Zeitraum September/Oktober
2012 gezeigt. Die Werte sind im Anhang [E.T] einzeln tabellarisch aufgefiihrt.
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Abbildung 4.23.: Methanpartialdruck pcm, ezp Dach einer Ventiléffnung sowie tiber Anpassung
berechneter Verlauf pop, per (aufgenommen am 24.10.2012, 14:20, Br=10 kg
CSB/(m?kg), pyr = 9 bar)

Im Mittel iiber alle gezeigten Werte liegt der Stofftransportkoeffizient fiir den Fliissig-Gas-
Transportschritt bei (7 & 2) 10~* m3/s. Die Werte schwanken zwischen 3 - 10~% m3 /s und 10 -
10~4 m3/s.

Die gesamte Gasproduktion erstreckt sich iiber mehrere Stunden, wahrend die Desorption in
wenigen Minuten geschieht. Um einen quantitativen Vergleich der zeitlichen GréSSenordnung
der Prozesse zu ermoglichen, wurden fiir die in Abbildung [4.17] gezeigten gesamten Gasproduk-
tionsverldufe (22.10.13 10.30 -16:30 Uhr, 23.10.13 16:30-22:30 Uhr und 24.10.13 04.30-10:30)
hypothetische Werte fiir kA bestimmt.

Fiir den gesamten Gasproduktionsverlauf zwischen zwei Fiitterungen ergibt sich kyA = (2,8 £
0,2) 1075 m3/s. Somit ist die Gasproduktion etwa 200-fach langsamer als die Desorption nach
Ventiloffnung. Das legt den Schluss nahe, dass es fiir die Gasproduktion einen deutlich langsa-
meren, geschwindigkeitslimitierenden Schritt gibt als den Abtransport der Produkte.

Ein weiterer Hinweis auf einen ungehinderten Abtransport der Produktgase ist die Beobachtung,

dass die Umwélzzyklen von 5 Minuten nicht in der Gasproduktionskurve sichtbar sind.

4.3.5. Untersuchung zur Produktbildungsgeschwindigkeit

In Kapitel wurde dargestellt, dass sich die Produktbildung aus den Schritten
e konvektiver Antransport der Edukte in der Flissigphase

e diffusiver Antransport der Edukte im Biofilm
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Abbildung 4.24.: Durch Anpassung an Desorptionskurven nach Ventiloffnungen bestimmte
Fliissig-Gas-Stofftransportkoeffizienten kpA zu verschiedenen Zeitpunkten
(Br=10 kg CSB/(m3kg), pprr = 9 bar)

e Reaktion
e Abtransport der gasférmigen Produkte

zusammensetzt. Aus den in den Abschnitten und gewonnenen Ergebnissen kann nun
abgeleitet werden, dass der Verlauf der Gasproduktion durch den diffusiven Antransport im
Biofilm und/oder durch die Reaktionskinetik bestimmt wird.

Durch eine Auswertung der Gasproduktionskurve wird im Folgenden versucht, Riickschliisse auf
eine scheinbare Reaktionskinetik zu ziehen um diese mit einer Literaturkinetik zu vergleichen
[17]. Die dafiir herangezogenen experimentellen Untersuchungen wurden im Zeitraum zwischen
dem 16.10.12 und dem 07.11.12 im MR 2 (im Folgenden wieder MR, genannt) durchgefiihrt, bei
9 bar Betriebsdruck und mit einer Raumbeladung Bg = 10 kg CSB/(m3d).

Vorgehen

Wie in Kapitel [3.4.2] dargelegt, ist der Essigsdureabbau der langsamste Schritt in der Methan-
bildung [I7]. Daher erscheint es gerechtfertigt anzunehmen, dass alle Edukte als Essigsdure
vorliegen. Es wird weiter angenommen, dass die Eduktkonzentration in der Fliissigphase im MR
raumlich gleichmiSSig verteilt vorliegt . # f(z,y, z). Die Annahme erscheint gerechtfertigt,
da der Antransport der Edukte nicht limitierend fiir die Gasproduktion ist (siehe Kaptitel .
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Der Essigsaureabbau folgt dem kinetischen Ansatz (sieche auch Kapitel [3.4.2))

deg,. / Coc
— . ._ac 4.18
dt Tmaz * CMO Cizc T K1/2 ( )

Aus der Stochiometrie der Abbaureaktion von Essigsdure zu Methan nach Reaktionsgleichung
ergibt sich vop, oc = -1. Zusatzlich wird ein Ausbeutekoeffizient Y. pro = 0,05 fiir den
Beitrag des Essigsdureabbaus zum Wachstum der Mikroorganismen beriicksichtigt, bzw. ist die
Methanausbeute Y,.cpm, = 0,95. Damit lidsst sich die Kinetik des Essigsaureabbaus und der
Methanbildung verkniipfen iiber:

dcl, dncr, 1073 My,

_ 4.19
dt At YecH, Vfl ( )

Nach einer Fiitterung (Zeitpunkt t = 0) liegt eine anfingliche Massenkonzentration ¢ vor.
Die anfianglich vorhandenen Edukte im Methanogenesereaktor sind in erster Linie die mit der
HR-Fliissigkeit eingebrachten Sduren und Alkohole. Eine Bilanzierung des gebildeten Methans
ergab jedoch, dass dariiber hinaus noch weitere Edukte vorliegen miissen, die zu Methan ab-
gebaut werden (10 - 30 %) [96]. Dies konnten Partikel sein, die noch im MR hydrolisiert und
versiduert werden oder nicht identifizierte geldste Substanzen. Daher wird im Folgenden die an-
féngliche Eduktkonzentration ¢, nicht iiber die gemessenen Séuren bestimmt, sondern iiber
das gebildete Methan berechnet.

Am Ende eines Batchzykluses kommt die Gasproduktion zum Erliegen. Es wird daher davon
ausgegangen, dass samtliche Nahrstoffe abgebaut wurden, d.h. U,. = 1. Aus der Menge des Me-
thans im MR ncp, bateh Sowie des ausgestromten Methans nop, proq iber den Zeitraum zwischen

zwei Fitterungen (0 < t < tpgeen) kann dann C:lc,o berechnet werden:

g7
/ o nCH4,prod10 Mg
Cac,O -

+ NCHy batch — TVCH4,0 4.20
Vfl Yac,CH4 abate 4 ( )

In wird auch zu Beginn des Batchzyklus bereits vorliegende Methan ncp, o berticksich-
tigt. Die konstante Gaszusammensetzung iiber einen Batchzyklus (sieche Abb. sowie die
Annahme des Phasengleichgewichts (siehe Abschnitt erlauben es, die Stoffmenge an Me-
than im MR zu Beginn eines Batchzyklus (ncm, 0) und am Ende (nc, paten) gleichzusetzen.
Damit vereinfacht sich Gleichung (4.20]) zu

/ NCHy,prod g ey
c = ——=— 10"°M, 4.21
w0 Y, o, Vi * (421)

Die Integration des Essigsaureabbaus vom Startzeitpunkt direkt nach der Fiutterung (¢ = 0) bis
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zu einem Zeitpunkt ¢ < tpascn ergibt, unter Einbezug von Gleichung (4.21)):

t de
%dt = C;c(t) - CZLCO
O b
— ¢ () — —CHaprod 44-3 7 4.22
ac( ) Yac’C’Hzl Vfl ac ( )

bzw. unter Verwendung von Gl. (4.19)):

t dcéwdt _ /t (_ dncm, 1073 M, >dt
o dt 0 At Yaecon, Vi
_ 1073 M. /0 dncn, |,
Yoeou, Vio Je  dt
1073 M.

= - t 4.2
Voo v (o0~ nem, (0) (1.23)

Zum Startpunkt ¢t = 0, direkt nach der Fiitterung, ist ncm,0 = 0. Gleichsetzen von Gleichung
(4.22) und (4.23) und auflésen nach ,.(t) ergibt

. 1073 My,

Cac(t) = (nC'H4,p7‘od — NCH, (t)) (424)

Yoe,ou, Vi
Die zu einem spéteren Zeitpunkt ¢ (t < tpeeen) in der Flissigkeit noch vorliegende Essigsdure
c.(t) kann somit aus dem bis zu diesem Zeitpunkt gebildeten Methan nc g, (t) berechnet werden.
Durch Gleichung (4.22) kann die Essigsdurekonzentration in der Abbaukinetik (4.18)) ersetzt

werden und die Methanbildung zwischen zwei Fiitterungen dargestellt werden als

Yac,C’H4 Vfl . NCHy,prod — NCHy (t)

—_3r Yac \%
10 3Mac <K1/2# + (nCH4,p7»0d — nC’H4(t)))

dncm, ,
dt = Tmaz " CprO

(4.25)

H /
Bestimmung von 7,,,,¢} o

Fiir hohe Eduktkonzentrationen ¢, >> K; /2 verlduft die Produktbildung linear mit der Zeit
(Reaktion 0. Ordnung) und unabhéngig von K ;.

dc!
d;flc = ~Tmaz - €\0 (4.26)
bzw.
AncH, prod ;o Yaeon, Vi
_— = . ’7/—\/ 4-27
dt T'maz " CMO 10-3M,, ( )

Aus diesem Grund kann rp,4.¢) o direkt aus der anfinglichen Steigung der (linearen) Gaspro-
duktionskurve bestimmt werden.

Beispielhaft ist dies in Abbildung wieder fiir den Batchzyklus am 23.10.2012 ab 10:40 Uhr
gezeigt.
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Die ersten 10 Minuten nach der Fitterung wurden nicht berticksichtigt, um sicher von einer
homogenen Verteilung der Sduren ausgehen zu kénnen. Fiir den betrachteten Batchzyklus wurde

aus der Steigung der Wert 744 - ¢hyo = 1,85 - 1074 kg/(m3s) ermittelt.

Bestimmung von K/,

Ist die maximale Abbaugeschwindigkeit ryqq - ¢ ermittelt, kann in einem weiteren Schritt
K3 aus dem Koeffizientensatz fiir die beste Anpassung an die Gasproduktionskurve iiber den

gesamten Batchzyklus bestimmt werden.

Die Differentialgleichung der Methanbildung kann numerisch gelost werden unter Beibe-
haltung des unbekannten Parameters K /5. Dieser kann durch Anpassung an die Gasproduk-
tionskurve tber eine nichtlineare Fehlerquadratminimierung (lsqnonlin) bestimmt werden. Ein
so angepasster Verlauf fiir den Batchzyklus vom 23.10.12 ab 10:40 Uhr ist in Abbildung [£.26]
gezeigt.

Ergebnisse und Diskussion

Fir die Bestimmung der kinetischen Parameter der Gasproduktion wurden Gasproduktions-
kurven von Batchzyklen im Zeitraum 22.10.12 bis 07.11.2012 ausgewertet. Wéhrend dieser Zeit
wurden dem Methanogenesereaktor pro Batch 2,9 + 0,2 1 Hydrolysefliissigkeit zugefiihrt (Br=
9,8 £+ 0,3 kg CSB/(m?d)). Das entspricht einem Verhéltnis von V;,,/Visr=0,11 % 0,1 fiir einen
Batchzyklus. Aus einer Fitterung werden 0,9 + 0,05 mol Methan gebildet. Daten der untersuch-
ten Batchzyklen sowie Grafiken der angepassten Verldufe sind im Anhang aufgefiihrt.

- .. /
Ergebnisse fiir 7,,,,.¢) /0

Fiir die Bestimmung von 7,4, - c’MO wurde, um im Bereich des linearen Anstieg zu bleiben,
jeweils ungefihr die erste Stunde der Gasproduktionskurve verwendet. In dieser Zeit findet etwa
1/3 des Abbaus statt. Die so bestimmten Werte fiir 744 - )70 sind in Abbildung m gezeigt.
Die ermittelten Werte fir 7,44 - c’MO sind tiber den untersuchten Zeitraum relativ konstant und
betragen im Mittel (1,6) 10~ kg/(m? s) mit einer Standardabweichung von 0,2 10~% kg/(m? s).

Um die Giite der Bestimmungsmethode abzuschétzen, wurde eine Sensitivitdtsanalyse des Ein-
flusses der mit Annahmen bzw. Messfehlern behafteten Grossen durchgefiihrt. Dafiir wurden
Z, Tur (zur Berechnung von ncp4prod), Var (und damit Vi = Varr — Var) und Yae po um
jeweils 10 % variiert. Die Auswirkung auf das ermittelte 7,,4.Car0 ist in Abbildung m gezeigt.
Den starksten Einfluss zeigt Vy;, das iiber einen Fiillstandsmesser bestimmt wird. Ein Messfeh-
ler von 10 % wiirde eine Verdnderung von rp,q.cpo um ca. 13 % bewirken. Diese Abweichung
liegen jedoch in derselben GréSSenordnung wie die natiirliche Streuung, die durch die Variation

der Kurvenverldufe verursacht wird (12,5 %). Die Berechnung scheint somit eher unempfindlich
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gegen die Unsicherheiten der Annahmen und Messwerte zu sein.

Im ADM1 wird die maximale Reaktionsrate rp,q, als 9 -107° 1/s angegeben, bzw. im Bereich 4
107 1/s bis 20 -107° 1/s). Wird mit dieser Reaktionsrate aus 7,q.¢y;o die Mikroorganismen-
konzentration ¢y, bestimmt, ergibt sich cpro = 1,8 kg/m3 bzw im Bereich 0,7 kg/m3 bis 4,5
kg/m3.

In der Literatur werden fiir anaerobe Festbett-Biofilmreaktoren bis zu 35 kg/m? als mégliche
Mikroorganismus-Konzentrationen angegeben [40] [99]. Dass dieser Maximalwert in der Ver-
suchsanlage nicht erreicht wird ist anzunehmen. Der in dieser Arbeit bestimmte Wert liegt
jedoch in einer realistischen GroSSenordnung.

Im vorliegenden Reaktor ist der Biofilm bzw. die Mikroorganismusbesiedelung der Fiillkbrper
nicht untersucht. Daher sind ndhere Aussagen iiber r,,,, und c’MO zum momentanen Zeitpunkt

nicht moglich.

Ergebnisse fiir K/,

Bei der Bestimmung von Werten fiir K/, war zu beriicksichtigen, dass bei manchen Batchzy-
klen eine Heizperiode am Ende der Batchdauer einsetzte. Dies ist an einem linearen Anstieg
der Gasproduktionskurve erkennbar. Dieser Teil der Kurve wurde dann jeweils nicht betrachtet
(letzte 30 - 60 min).

Die fiir K /5 ermittelten Werte sind in Abbildung gezeigt, ein daraus ableitbarer Mittelwert
betrigt (0,09 4+ 0,05) kg/m?®. Die Schwankung ist relativ hoch, die Spanne reicht von 0,03 kg/m?
bis 0,18 kg/m3. Im ADM 1 wird Ky =0,14 kg/m~3 als mittlerer Wert angegeben, mit einer
Spannbreite von 0,01 kg/m~3 bis 0,87 kg/m~3. Die in dieser Arbeit ermittelten Werte liegen
somit innerhalb des im ADM1 angegebenen Bereichs.

Hohe Werte von K, weisen tendenziell auf eine Diffusionslimitierung hin. Bei niedriger Edukt-
konzentration in der Fliissigphase wiirde weniger Nahrstoff zu den Mikroorganismen transpor-
tiert als diese umsetzen kénnten. Dies wiirde die Gasbildung noch langsamer machen und das
»Abknicken“ der Gasbildungskurve frither einsetzen lassen. Da die hier ermittelten Werte eher
im unteren Bereich der angegebenen Schwankung liegen, scheint dies eher nicht der Fall zu sein.
Eine Sensitivitdtsanalyse des Einflusses der annahmenbehafteten Grossen Z, Tasr, Vor (bzw.
Vit =Vur — Var), Yae,mo und rpazch o auf den Wert von Ky /2 ist in Abbildung m gezeigt.
Den stérksten Einfluss zeigen, neben Vy;, noch 7y,42¢} ;0 und Z. Die Abweichungen durch eine
10 %-ige Variation liegen aber ebenfalls innerhalb der natiirlichen Streuung durch die Variation

der Kurvenverlaufe.

Die in dieser Arbeit bestimmten kinetischen GroSSen rp,q.¢) 0 und K /2 liegen demnach in
einem realistischen Bereich. Falls eine Diffusionslimitierung der Edukte vorliegt ist diese nicht
stark ausgeprigt. Die Produktbildung scheint der hauptséchlich geschwindigkeitsbestimmende

Schritt im Methanogenesereaktor zu sein.
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Abbildung 4.25.: Methanproduktion und angepasste Steigung rmaez - ¢jo (aufgenommen am
23.10.2012 ab 10:40, Bp=10 kg CSB/(m3d))
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Abbildung 4.26.: Methanproduktion und angepasster Verlauf der Kinetik (Messwerte vom
23.10.2012 ab 10:40, Br=10 kg CSB/(m3d))
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Abbildung 4.27.: Aus den anfinglichen Steigungen (t < 1h) der Gasproduktionskurven bestimm-
te Werte fiir 7,42¢) /0 -
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Abbildung 4.28.: Sensitivitdtsanalyse des Einflusses der mit Annahmen bzw. Messfehlern behaf-
teten GroSSen auf das ermittelte 700
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Abbildung 4.29.: Aus Anpassung von Gleichung (4.25) an Gasproduktionskurven ermittelte
Werte fiir K /5.
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Abbildung 4.30.: Sensitivitdtsanalyse der mit Annahmen behafteten GréSSen auf das ermittelte
Ko
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5. Mathematische Modellierung der
Druckfermentation

Die in den vorhergehenden Kapiteln vorgestellten Berechnungsmethoden fiir Gasléslichkeit und
pH-Wert wurden zusammen mit den in Kapitel[].3 gewonnenen Erkenntnissen zu Produktbildung
und Stofftransport fiir ein mathematisches Modell zur Beschreibung der Druckfermentation ver-

wendet.

5.1. Modellierungsansatz

In der Modellabbildung wird der Methanogenesereaktor (MR) als kontinuierlicher Reaktor be-

trieben. Es werden folgende Annahmen getroffen:

e stationdrer Betrieb

Fliissigphase im MR: CSTR

Gasphase im MR: CSTR

Vollstandiger Umsatz der Edukte

Phasengleichgewicht im HR

Phasengleichgewicht im MR

Phasengleichgewicht in Entspannungsstufen

Das Modell umfasst den MR sowie 1 bis 2 Entspannungsstufen (Flash), in denen die ausge-
gorene Fermentationsfliissigkeit entspannt wird. Die Hydrolyse wird nicht abgebildet, da das
Hauptaugenmerk dieser Arbeit auf der Druckfermentation liegt. Die in den Bilanzen verwende-
ten Stoffstrome und die Bilanzgrenzen zeigt Abbildung

5.2. Bilanzierung des Methanogenesereaktors

Die Stoffmengenbilanz der Kompenente i im Bilanzraum MR ist allgemein (ohne Kreislauffiih-

rung)

dn; MR

p =" ®; MRein + Oi MR —" Pi MR aus (5-1)

82



5.2. Bilanzierung des Methanogenesereaktors

HR-Gas MR-Gas
Substrat b o>}
o) =x @ ) HR,gas MR-Gas Flash-Gas
HR,fl,ein fl HR,ein ¢
' \ f p \ Flash-Gas
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- 2
—) Flash
- HR MR
[ex] =
fiRfLaus (+=0) Gasbildung
MR ein ei = ki m¢HR,ﬂ,aus
L
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Garrest (flussi
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MR, fl,aus
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Abbildung 5.1.: In den Bilanzen verwendete Stoffstrome sowie die Bilanzgrenzen
wobei
n n
D; MRein = Pi MR, flein (5.2)
und
n n n
q)i,MR,aus = q)i,MR,fl,aus + cI)i,MR,gas,aus (53)

Im Folgenden werden fiir Gase Stoffmengenstrome "® und fiir Fliissigstrome Massenstrome
verwendet " ®. Die Fliissigkeit wird als wéssrige Losung mit der Dichte ps; = pr,o0(T) und der
Molmasse Mﬂ = MHQO = 18 kg/kmol beschrieben.

Ohne Kreislauffithrung ist der in den MR eintretende Fermentationsfliissigkeitsstrom gleich dem
aus dem HR austretenden Strom: ® /g f1.ein = PHR, f1,aus-

Fiir ein Gas 4 lésst sich die Gasproduktion ©; psr schreiben als:

O©i MR = ki "PHR, f1,aus (5.4)

Die Proportionalitdtskonstante k; gibt die spezifische Gasbildung in mol/kg bezogen auf die
eingebrachte Fermentationsfliissigkeit wieder. Bei Kenntnis aller Edukte j und der Stochiome-

triefaktoren v;; kann sie folgendermaSSen berechnet werden

ki = Zﬁ’bg‘,eml/z',j (5.5)
J
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5. Mathematische Modellierung der Druckfermentation

Die Stoffmengenbilanz der Gaskomponente i iiber den MR, ldsst sich dann schreiben als:

dn; Mr -
# =M HR,aus mq)MRJlaem + ki mq)MR,fl,ein

~ m n
— M4, MR,aus (I)MR,fl,aus — Y q)MR,gas,aus (56)
. . . dTLl MR
Im stationdren Prozess ist —

Komponente i ist durch die Bedingungen im Hydrolysereaktor (HR) bestimmt: m; prRr ein =

= 0. Der in den Reaktor eingebrachte Stoffmengenstrom der

M, HR,aus- Da dort nach Annahme ein Phasengleichgewicht herrscht wird die Stoffmengenbela-
dung nach Gl. (3.23]) berechnet:

~ m ~ m
M MRein = PMR,flein = Ti,HR,aus PMR,fl,ein

Di,HR m
= —— DPrrr flei 5.7
H; pr1073Mp,0 e (51)

In GL wird ein Henrykoeffizient fiir die Bedingungen im HR (Twg, pi g, fiir CO2 pH-
Wert) eingesetzt. Fiir COg wird der scheinbare Henrykoeffizient He o, 1m eingesetzt. Der mit
der Flissigkeit aus dem MR ausgetragene Stoffmengenstrom berechnet sich analog mit den
Bedingungen im MR. Hier greift die Annahme, dass die Fliissigphase als CSTR betrachtet

werden kann und ein Phasengleichgewicht herrscht.

Pi,MR
H; virMp,01073

mi,MR,aus m(I)MR,fl,aus = m(I)MR,fl,aus (58)

5.3. Bilanzierung einer Entspannungsstufe

Zusétzlich zum MR werden in der Modellierung noch bis zu 2 Entspannungsstufen abgebildet.
In diesen findet keine Gasbildung statt. Die Bilanz tiber eine Entspannungsstufe (Flash) ist

(Bilanzraum: Entspannungsstufe):

dn; Flash
) i m m m
T = My Flash,ein (PFlash,fl,ein — My Flash,aus (PFlash,fl,aus (59)

n
— Yi,Flash—Gas (I)Flash,gas,aus

die Akkumulation wird als 0 angenommen ( dni’d# = 0). Weiterhin gilt:

mi,Flash,ein mq)Flash,fLein = mi,MR,aus m(I)Mle,aus (510)

und

~ m

™M Flash,aus (I)Flash,fl,aus =
Di Flash

Hi,lmMHQO 10_3

m(I)Flash,fl,aus (511)

Der Henrykoeffizient wird fiir die Bedingungen im Flash berechnet. Hier geht die Annahme ein,

dass in der Entspannungsstufe ein Phasengleichgewicht herrscht und dass Fliissig- und Gasphase
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5.4. Beschreibung von Kreislaufstrémen

vollstdndig durchmischt sind. Mit diesen Gleichungen kann das in der Entspannungsstufe aus
der Fliissigkeit entweichende Gas beschrieben werden. Der pH-Wert, der in den scheinbaren
Henrykoeffizienten von COs eingeht wird analog zum MR, iiber die in Kapitel beschriebene

Berechnungsmethode berechnet.

5.4. Beschreibung von Kreislaufstromen

In der Modellbeschreibung werden zwei mogliche Kreislaufstrome abgebildet. Die entgaste Fliis-
sigkeit aus dem Flash (bzw. einer zweiten Entspannungsstufe Flash 2) kann wieder in den MR
zuriickgefithrt werden. Dort wird der Fliissigkeitsstrom erneut mit Gasen geséttigt. Die GroSSe
des Kreislaufstroms wird iiber einen Parameter r > 0 festgelegt, der das Verhéltnis zwischen
dem Zuriickgefithrten und dem ohne Riickfithrung in den MR eingebrachten Fliissigkeitsstrom
wiedergibt (siehe Abb. [5.1)):

_ m(pMR,rec (5 12)
MO prR fein(r = 0)

In der Bilanz des MR, Gl. (5.6) kommt dadurch auf der rechten Seite ein Term hinzu:

mi,Flash,aus mq)MR,Tec = mi,Flash,aus r mq)MR,fl,ein(r = 0) (513)

und Gleichung (5.6)) wird zu

dni Mr -
# =Mji HR,aus m(I)MR,fl,ein + k’t m(I)MR,fl,ein

~ m n
— M4, MR,aus (I)MR,fl,aus —Yi CI)MR,gas,aus

+ mi,Flash,aus r mq)MR,fl,ein(r = O) (514)

Ein weiterer Riicklaufstrom wird aus dem Flash (bzw. bei zwei Entspannungsstufen aus einem
Flash 2) in den Hydrolysereaktor geleitet. Die Hydrolyse selbst ist in der Modellbetrachtung
nicht abgebildet. Der Riicklaufstrom wird daher indirekt abgebildet, iiber eine Erhéhung des
Substratstroms bei gleichbleibender Gasproduktion. Hierfiir wird ein Parameter h > 0 eingefiihrt,
der das Verhéltnis aus dem zuriickgefithrten Fliissigkeitsstrom und dem ohne Riickfithrung in

den MR eingebrachten Fliissigkeitsstrom angibt:

_ m(I)HR,rec (5 15)
MO g, flein(h, 7 = 0)

In der Bilanz (5.6) wird auf der rechten Seite noch ein weiterer Term eingefiigt
mi,HR,aus h mq)MR,fl,ein(hu r= O) (516)

Mit beiden Riicklaufstromen ist die integrale Bilanz des MR fiir die Gaskomponente i im statio-
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5. Mathematische Modellierung der Druckfermentation

naren Fall:

0 =M HRaus (1 +h) " PR, f1ein + ki " PrR, fiein(r = 0)
- mi,MR,aus mq)MR,fl,aus — Yi,MR—Gas nq)MR,gas,aus

+ mi,Flash,aus r mQMR,fl,ein(T = 0) (517)
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6. Untersuchungen zur Druckfermentation

In diesem Kapitel werden Messwerte aus der in Kap. beschriebenen Versuchsanlage der
2weistufigen Druckfermentation verwendet, um die in dieser Arbeit entwickelten Berechnungs-
methoden und Bilanzen zu verifizieren.

Es wurden Ezperimente zum Verhalten des pH-Wertes sowie der Gasproduktion und der Gaszu-
sammensetzung mit steigendem Betriebsdruck ausgewertet. AuSSerdem wurde eine Versuchsrei-

he zum FEinfluss von Flissigkeitsriickfihrung in den MR ausgewertet.

6.1. Durchfiihrung der Versuche

An der in Kap. beschriebenen Versuchsanlage der zweistufigen Druckfermentation wurden
Untersuchungen zum Einfluss des Betriebsdrucks durchgefithrt. Im Rahmen dieser Untersuchun-
gen wurde der Druck pp/r im Methanogenesereaktor (MR1) schrittweise von 1 bar auf 3 bar,
6 bar und 9 bar erhoht. Im MR wurden wéahrend dieser Versuchsreihe 6 + 0,4 kg/d Fermen-
tationsfliissigkeit aus den Batch-Hydrolysen umgesetzt (Br = 5,3 &+ 0,3 kgCSB/(m?d)). Die
Leitfdhigkeit x der MR-Fliissigkeit lag bei 10,0 + 0,7 mS/cm. Pro Tag wurde 4 Mal Fliissigkeit
in den MR gegeben (Batchdauer, d.h. Zeit zwischen zwei Fiitterungen: 6 h). Jede Druckstufe
wurde etwa 3 Wochen lang gehalten, um einen stationidren Zustand zu gewéhrleisten. In Anhang
sind die Messwerte aus jeweils stationdren Zustdnden aufgefiihrt.

Die pH-Werte im MR sind Mittelwerte iiber einen Tag. Der pH-Wert sinkt zu Beginn eines
Batchzyklus typischerweise durch die zugegebenen Sauren leicht ab (< 0,2 pH-Einheiten) und
steigt anschlieSSend durch den Sdurenabbau an. Nach etwa 4 h bleibt er konstant. Im Anhang
ist der Verlauf des pH-Wertes tiber drei Fiitterungszyklen im MR 2 gezeigt (Abbildung ,

bei doppelter Raumbelastung als in den hier verwendeten Untersuchungen.

Die Riickfiilhrung von entspannter Fliissigkeit in den MR wurde experimentell bei pyrp = 9
bar im MR2 untersucht. Die MR-Fliissigkeit wurde bei Umgebungsdruck in einen Edelstahltank
(Flash) eingediist. Das bei der Entspannung freiwerdende Gas wurde aufgefangen und analysiert
(Flash-Gas).

Wiéhrend der Untersuchung wurde r im Bereich 0 bis 6 variiert. Es wurde ein festgelegter Vo-
lumenstrom " ®prp rec von 0, 20 oder 40 kg/d zuriickgefiihrt (Fliissigkeit wurde stiindlich ent-
spannt).

Der Fiittervolumenstrom "® /g 1, variiert, da er je nach aktueller CSB-Konzentration an-
gepasst wird, um eine konstante Raumbeladung Br = 5 + 0,2 kg CSB/(m3d) des MR zu

gewahrleisten. Dadurch variiert auch r. Die Analysenwerte von jeweils stationdren Zeitrdumen
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6. Untersuchungen zur Druckfermentation

dieser Untersuchung sind in Anhang aufgefiihrt. Fiir diese Versuchsreihe liegen fir den Koh-
lenstoffdioxidanteil im MR-Gas keine Analysenwerte vor, er wurde daher tiber yco, MR—gas =
1 — YoH,,MR—gas berechnet. Da in den zuvor durchgefithrten Versuchen stets yco, MR—gas +

YCH.,MR—gas = 0,99 war, ist der resultierende Fehler vernachléssigbar.

6.2. Untersuchung zum Druckeinfluss auf den pH-Wert

Im Folgenden wird die in Fermentationsfliissigkeit validierte (Kap Berechnungsmethode fiir
den pH-Wert auf die experimentellen Daten angewandt, die in der Versuchsanlage der zweistufi-
gen Druckfermentation (Kapitel ermittelt wurden. Hierdurch wird iberpriift, ob sich der
pH-Wert im Biofilmreaktor bei steigendem Betriebsdruck ebenso verhélt wie in Fermentations-
fliissigkeit. Analog zum Vorgehen in Kapitel wurde aus dem Verlauf eine Konzentration

der basisch wirkenden Komponenten my,s ermittelt.

Aus Abbildung wird das Absinken des pH-Wertes mit steigendem COs-Partialdruck pco, (
= YCOs,MR—Gas - PMR) deutlich. Bei 1 bar Gesamtdruck (pco, =~ 0,4 bar) betragt der pH-Wert
etwa 7,2, wahrend er bei 9 bar (pco, = 2 bar) bei etwa 6,5 liegt. Der stérkste Abfall geschieht
zwischen 1 und 3 bar (pco, von 0,4 auf 0,9 bar). Dieses Verhalten entspricht dem in Kapitel
beschriebenen Verhalten des pH-Wertes in den Modellmedien und in den Fermentationsfliissig-
keiten.

Fir die MR-Fliissigkeit wurde bereits in Kapitel durch eine Anpassung der Berechnungsme-
thode an die Messwerte fiir den pH-Wert bei bekannter Sdurekonzentration eine Basenkonzen-
tration ermittelt. Die Sdurekonzentration im MR sinkt durch den Abbauprozess. Der pH-Wert
wird deutlich stérker von pco, als von den Séuren bestimmt. Das wird darin deutlich, dass der
pH-Wert nur < 0,2 pH-Einheiten ansteigt zwischen zwei Fiitterungen. In erster Naherung wurde

daher in der Berechnung des pH-Wertes m, ¢, = 0 gesetzt.

Die beste Ubereinstimmung mit dem gemessenen Verlauf wird fiir x = 9 mS/cm mit mpqs= 117
+2 mmol/kg erreicht und fiir £ = 11 mS/cm mit Mmpes= 131 £2 mmol/kg, wie die Kurven in
Abb. zeigen. Ebenso wie in den MR-Fliissigkeiten sind diese Konzentrationen hoher als die
gemessene Basenkonzentration, die im Mittel bei 108 mmol/kg lag. Mogliche Griinde hierfiir
(Makromolekiile, Biofilm) wurden bereits in Kapitel aufgefiihrt.

Es féllt zudem auf, dass die hier ermittelten Werte fiir my,,s kleiner sind als der, der in Kapitel
bestimmt wurde. Hier ergab die ex-situ Analyse fiir entspannte MR-Fliissigkeit zwischen
166 und 176 4. Denkbar ist, dass durch die Druckentlastung bei Entnahme der Fliissigkeit
Zellen aufgebrochen werden und dadurch basisch wirkende Proteine freigesetzt werden, die das
Puffervermdgen der Fliissigkeit heraufsetzen. Dies konnte jedoch bisher nicht experimentell nach-
gewiesen werden, da die zusétzlichen puffernd wirkenden Komponenten bislang nicht identifiziert
werden konnten.

Fiir eine Modellbeschreibung der Druckfermentation wird im Folgenden die Basenkonzentration
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Abbildung 6.1.: Gemessene pH-Werte im MR, und durch Anpassung der Berechnungsmethode
erhaltener pH-Wert Verlauf.

als Mp,s = 122 mmol/kg und x = 10 mS/cm angenommen.

6.3. Untersuchung zum Druckeinfluss auf die Produktgasbildung

Die in Kapitel [1.3] vorgestellten vorbereitenden Untersuchungen haben gezeigt, dass der ge-
schwindigkeitsbestimmende Schritt im MR vornehmlich die Reaktion ist. In einem kontinuierli-
chen Prozess mit konstantem (in den Untersuchungen vollstdndigem) Umsatz ist der gebildete
Gasstrom einer Komponente i ©; y/r lediglich eine Funktion des Substratstroms ® /g, 11 ein. Fiir

ein Gas 7 lésst sich ©; yrr somit schreiben als:

©imRr = ki "PMR, flein (6.1)

Die Proportionalitdtskonstante k; ist die spezifische Gasbildung in mol/kg bezogen auf die einge-
brachte Fermentationsfliissigkeit. Die Gasbildung wird von den Edukten j bestimmt, die jeweils

mit ihrem Stochiometriefaktor v; ; in das Gas i umgewandelt werden:

ki = ij,eml/i,j (6.2)
J
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6. Untersuchungen zur Druckfermentation

Da die genaue Eduktzusammensetzung unbekannt ist, wird die Gasbildung im Folgenden iiber
die in Kapitel @vorgestellte Bilanz aus dem austretenden Gasstrom y; prr—gas " P MR, gas,aus SO-
wie dem gelost eingetragenen "®; arg f1.ein und dem gelost verbleibenden Gasstrom "®; arr. f1,qus

ermittelt.

Vorgehen

Das produzierte Gas "®; .4 findet sich nach dem MR teilweise in der Gasphase und teilweise
gelost in der Flissigphase wieder. Aus der Bilanz (Gl. (5.6)) um den MR kann "®; ,,.,q berechnet

werden:

~ m n ~ m
@i,MR = M4 MR,aus (I)MR,fl,aus + Yi, MR—Gas (I)MR,gas,aus — My, MR,ein (I)MR,fl,ein (63)

In der vorliegenden Arbeit wurden die Gase Methan und Kohlenstoffdioxid betrachtet. Fiir die
Beladung der zugefiihrten Fliissigkeit m; arg cin liegen keine Messwerte vor. Sie wurde tiber die
im vorigen Kapiteln vorgestellten Henrykoeffizienten bei den Bedingungen im Hydrolysereaktor
berechnet. Fiir COy wird dafiir auch der pH-Wert im HR, beriicksichtigt.

Die Beladung der aus dem MR ausgetragenen Fliissigkeit wird ebenfalls aus dem Phasengleich-
gewicht berechnet. Die fiir die Ermittlung der k; verwendeten Parameter sind in Tabelle
aufgefiihrt.

Tabelle 6.1.: Parameter zur Ermittlung der spezifischen Gasbildung

pHyr Thr Tur K Myfa, MR Mbas,MR YCOs,HR YH2S,MR
in fC in7C in ?Tf in m,z’g“’l in %g"l in mol-%  in ppm
4.8 55 37 10 0 122 50 350

Zusatzlich zur spezifischen Gasbildung sind auch die Verhéltnisse der spezifischen Gasbildungs-
strome von Interesse, da sie die Stochiometrie der Gasbildung widerspiegeln. Sie berechnet sich

als

kco, + kcu,

(0 (6.4)

Ergebnisse und Diskussion

Es wurden die im Anhang und gezeigten Untersuchungen verwendet (290 Datensét-
ze), die jeweils einen Tagesmittelwert wihrend einer stationdren Betriebsphase darstellen. Die
Raumbeladung wihrend der Untersuchungen war 5 kg CSB/(m3d). Der Betriebsdruck und die
Kreislauffithrung wurden variiert.

Die Mittelwerte und Standardabweichungen (wenn sinnvoll) der Gasbildung sowie der Beladun-
gen beim jeweiligen Betriebsdruck sind in Tabelle [6.2] aufgefiihrt. Im Mittel tiber alle Betriebs-
driicke wurden kcm, = 0,27 £ 0,05 mol/kg und kco, = 0,25 £ 0,05 mol/kg ermittelt.

Die mit der HR-Fliissigkeit zugefiihrte Beladung an gelostem Gas liegt bei mcop, MR,ein = 0,001
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6.3. Untersuchung zum Druckeinfluss auf die Produktgasbildung

PMR kCH4 kCOQ mCHAhein mCOg,ein mCH4,aus mC’Og,aus
in in in in in in in
bar mol /kg mol/kg mol/kg  mol/kg  mol/kg mol /kg

1 0,34 + 0,02 0,29 £ 0,01 0,001 0,01 0,001 0,12 + 0,1
3 0,32 £ 0,05 0,26 £ 0,03 0,001 0,01 0,002 0,14 £ 0,2
6 0,34 +£ 0,06 0,28 £ 0,04 0,001 0,01 0,005 0,16 + 0,2
9 0,27 £ 0,05 0,24 £+ 0,05 0,001 0,01 0,007 0,18 + 0,2

Tabelle 6.2.: Spezifische Gasbildung sowie Gasbeladungen der in den MR ein- und ausgefiihr-
ten Fliissigkeit. (Aus Platzgrinden wurde auf die Nennung des MR im Index
verzichtet.)

mol/kg und mco, MR.ein = 0,01 mol/kg. Es ist also keine starke Verfilschung der Werte durch
die fiir die Berechnung getroffenen Annahmen der Bedingungen im HR (Tabelle Zu erwar-
ten.

Die gelost ausgetragenen Beladungen steigen mit dem Betriebsdruck an. Bei 1 bar Betriebsdruck
verbleiben 0,2 % des gebildeten Methans gelost in der Fliissigkeit, bei 9 bar sind es 2,3 %. Fiir
Kohlenstoffdioxid ist der Anteil der gelost verbleibt, deutlich hoher, 39 % bei 1 bar und 64 %
bei 9 bar. Dies liegt einerseits an der hoheren Loslichkeit von C'Os, vor allem aber auch an dem
héheren pH-Wert im MR im Vergleich zum HR. Das geloste Gas entweicht teilweise bei der Ent-
spannung in der Entspannungsstufe. Das Entspannungsgas wurde wahrend der experimentellen
Untersuchung nicht analysiert, da der Volumenstrom fiir die tdgliche Analyse zu gering war.
Dass die spezifischen Gasbildungen tatséchlich die Produktion aus den zugefiihrten Edukten
widerspiegelt, ldsst sich untermauern, indem die spezifische Gasproduktion mit der CSB Kon-
zentration der zugefithrten HR-Fliissigkeit C'S Be;y, verglichen wird.

Die in den Reaktor eingebrachte CSB Konzentration umfasst sdmtliche oxidierbare Substanzen,
sie ist somit ein MaSS fiir die eingebrachten Edukte. In den Abbildungen und sind die
spezifische Methan- bzw. die spezifische Kohlenstoffdioxidbildung kcq, bzw. kco, iiber der CSB
Konzentration C'SBg;, in der zugefithrten HR-Fliissigkeit aufgetragen.

Die CSB Konzentration der HR-Fliissigkeit wurde wochentlich gemessen, wéihrend die k; aus
dem téglich gesammelten Gas und dem téglich gemittelten pH-Wert berechnet wurden. Daher
sind mehrere ko, Werte einem CSB Wert zugeordnet. Die ebenfalls eingezeichnete lineare Re-
gression hat fiir Methan einen R2-Wert von 0,91 und eine Steigung von 0,014 mol CHy pro g
CSB und fiir Kohlenstoffdioxid einen R?-Wert von 0,81 und eine Steigung von 0,012 mol CO,
pro g CSB. Die Gasbildung ist demnach deutlich mit der zugefiihrten CSB Konzentration korre-
liert. Die starkere Streuung von Kohlenstoffdioxid ist vermutlich auf den Einfluss der pH-Wert
Messung zuriickzufiihren.

Wiéhrend der hier einbezogenen experimentellen Untersuchung schwankte die CSB Konzentra-
tion der HR-Fliissigkeit zwischen 19,3 und 29,8 g/kg. Dementsprechend variiert auch die spe-
zifische Methanproduktion zwischen 0,26 und 0,47 mol/kg. Die Variation resultiert einerseits
aus Leistungsveranderungen der batchbetriebenen Hydrolyse Reaktoren und andererseits aus

Qualitatsschwankungen der Maissilage.
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Abbildung 6.2.: Spezifische Methanproduktion im Vergleich zur gemessenen CSB Konzentration
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Abbildung 6.3.: Spezifische Kohlenstoffdioxidproduktion im Vergleich zur gemessenen CSB Kon-

zentration in der HR-Fliissigkeit. Lineare Regression: Steigung 0,012 mol/g, R?
= 0,81
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Abbildung 6.4.: Spezifische Gasproduktionen von Methan iiber dem Betriebsdruck im MR.

Die fiir den angelegten Betriebsdruck ermittelten spezifischen Gasproduktionen sind in Ab-

bildung und gezeigt.

Die Gasproduktion fiir beide Gase scheint bei 9 bar leicht niedriger zu sein als bei den geringeren
Driicken. Werden jedoch die CSB Konzentrationen der zugefithrten HR-Fliissigkeit bei dem
jeweils gegebenen Betriebsdruck betrachtet (Abbildung, so wird deutlich, dass dieses Muster

auch in der zugefithrten CSB Konzentration zu finden ist.

In Abbildung und sind daher die auf die CSB Konzentration bezogenen spezifischen
Gasbildungen k¢, = kcon, /CSBei, und k&0, = kco, /CSBei,, aufgetragen.

Zwischen 3 und 6 bar Betriebsdruck sinkt kg, um etwa 5 % ab, von 0,0149 mol/g auf 0,0143
mol/g. Die Standardabweichung der Werte zwischen bei 3 bar liegt gleichfalls bei 5 % und bei
6 bar sogar bei 9 %. k¢, sinkt zwischen 1 und 3 bar auch um etwa 5 % ab (von 0,0127 mol/g
auf 0,012 mol/g), steigt jedoch zwischen 6 und 9 bar wieder auf 0,0128 mol/g an.

Die Literaturauswertung zum Druckeinfluss (Kapitel legt nahe, dass eine leicht geringere
Gasbildung auf den niedrigen pH-Wert zuriickzufiihren ist. Der Effekt scheint bei dem gegebe-
nen Druck und pH-Wert jedoch nicht sehr stark zu sein. Im GroSSen und Ganzen scheint die

Gasproduktion mit steigendem Betriebsdruck konstant zu bleiben.
Zusatzlich zu den spezifischen Gasbildungen ist auch das Produktionsverhéltnis von Methan

und Kohlenstoffdioxid von Interesse,. Im Mittel iiber alle Untersuchungen ist ¥cm, = (53+2) %
und dementsprechend Yoo, = (47 £ 2) %. Das entspricht einem klassischen Biogas aus Maissi-
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Abbildung 6.5.: Spezifische Gasproduktionen von Kohlenstoffdioxid tiber dem Betriebsdruck im
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Abbildung 6.6.: Zugefiihrte CSB Konzentration bei jeweils angelegtem Betriebsdruck im MR.
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6.3. Untersuchung zum Druckeinfluss auf die Produktgasbildung

kCH in mol/g

Abbildung 6.7.:

kCO in mol/g

Abbildung 6.8.:
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Auf die CSB Konzentration bezogene spezifische Methanbildung bei jeweils an-
gelegtem Betriebsdruck im MR. In Grau ist der jeweilige Mittelwert sowie die
Standardabweichung eingezeichnet.
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Auf die CSB Konzentration bezogene spezifische Methanbildung bei jeweils an-
gelegtem Betriebsdruck im MR. In Grau ist der jeweilige Mittelwert sowie die
Standardabweichung eingezeichnet.
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6. Untersuchungen zur Druckfermentation

lage.

In Abbildung ist der Methananteil im produzierten Gas (Produktstromanteil) 1cp, tber
dem Betriebsdruck pyr gezeigt. Auch der Produktstromanteil von Methan folgt im Prinzip
dem bereits bekannten Muster der CSB Konzentration, mit einem weiter gestreuten und nied-
rigerem Wert bei 9 bar.

Die dhnlichen Verldufe von zugefiihrter CSB Konzentration und ¢y, kénnten implizieren, dass
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Abbildung 6.9.: Der Produktstromanteil von Methan beim jeweils angelegten Betriebsdruck.

bei geringerer Gasproduktion ein niedrigerer Methananteil im Gas vorliegt. Um dies zu iiberprii-
fen ist in Abbildung fiir jeden Datensatz ¢cp, iiber der zugefithrten CSB Konzentration

CS B.;, aufgetragen. Hier ist jedoch keine Korrelation erkennbar.

Die Schwankung von 9cp, kann an einer sich verdndernden Eduktzusammensetzung liegen, die
im CSB nicht abgebildet ist. Aber auch Messunsicherheiten des pH-Wertes spielen eine Rolle,
da dieser kco, beeinflusst.

Zusammenfassend kann gesagt werden, dass der Betriebsdruck keine bzw. nur eine geringe Aus-
wirkung auf die Gasproduktion zu haben scheint und der Produktstromanteil an Methan dem

eines herkbmmlichen Biogases entspricht.
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6.4. Untersuchung zum Druckeinfluss auf die MR-Gas Zusammensetzung
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Abbildung 6.10.: Produktionsstromanteil von Methan ¢ g, tiber der zugefiihrten CSB Konzen-
tration C'SBgip,.

6.4. Untersuchung zum Druckeinfluss auf die MR-Gas

Zusammensetzung

Experimentell wurde der Einfluss des Betriebsdrucks auf die MR-Gas Zusammensetzung in ei-
ner Versuchsreihe untersucht, in der der Betriebsdruck schrittweise von 1 bar auf 3 bar, 6 bar
und 9 bar erhoht wurde (Messdaten in Anhang . Die spezifische Gasproduktion wahrend
dieser Versuchsreihe war ko= 0,33 + 0,04 mol/kg und kco, = 0,27+ 0,03 mol/kg. Um die
Schwankung in der Berechnung wiedergeben zu kénnen, wurden ein mittleres, ein maximales
und ein minimales Szenario definiert.

Die drei Szenarien sind in Tabelle aufgefiihrt. Das mittlere Szenario (mittel) verwendet die

Tabelle 6.3.: Szenarien Gasbildung wahren der Untersuchungen zum Druckeinfluss.

Szenario ko You,
in mol/kg in %
max 0,37 53
mittel 0,33 55
min 0,29 Y

Mittelwerte der Daten kcp,= 0,33 mol/kg und ©¥cp,= 55 %. Das minimale Szenario bezieht
sich auf einen Moment mit geringer Methanbildung (kcm,= 0,29 mol/kg) bei gleichzeitig ho-
hem Produktanteil von Methan (¢Ycp,= 57 %). Eine hohe Methanproduktion mit kcg,= 0,37
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6. Untersuchungen zur Druckfermentation

mol/kg mit niedrigem Produktanteil von Methan ¢cp, = 53 % wurde als maximales Szenario
verwendet. Das maximale und das minimale Szenario wurden so ausgewéhlt, dass 63,8 % der
Werte zwischen beiden Szenarios liegen (Standardabweichung).

6.4.1. Ergebnisse und Diskussion

In Abbildung sind die gemessenen Zusammensetzungen des MR-Gases den berechneten
fiir die drei in Tab. definierten Gasbildungsszenarien gegeniibergestellt. Fiir die Berechnung

wurden zusétzlich die in Tabelle gezeigten weiteren Parameter verwendet.

80
8 i :
70+ i : ' !
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Abbildung 6.11.: Gemessene Gaszusammensetzung des MR-Gases in der Versuchsanlage so-

wie die berechnete Zusammensetzung fiir die in Tab. definierten
Gasbildungsszenarien

Der im MR-Gas gemessene Methananteil steigt mit zunehmendem Druck von im Mittel 67 mol-
% bei pyrr = 1 bar auf im Mittel 76 mol-% bei papyr = 9 bar. Der Methananteil der Gasbildung
ist Yo, = 55 £ 2 %. Der Methananteil im MR-Gas ist demnach bereits bei Umgebungsdruck
deutlich hoher als das Produktstromverhéltnis. Dieser Effekt verstarkt sich noch mit steigendem
Betriebsdruck.

Dieses Verhalten ist auf den hohen Anteil von in der Fliissigphase gelostem Kohlenstoffdioxid
zuriickzufithren. Bereits bei ppsr = 1 bar absorbieren 43 + 2 % in der Flissigphase und werden
mit der MR-Fliissigkeit ausgetragen (Berechnung). Bei pyrr = 9 bar wird ein noch gréSSerer
Anteil (68 + 6 %) absorbiert, was den Kohlenstoffdioxidanteil im MR-Gas verringert.

Neben Kohlenstoffdioxid 16st sich auch Methan in der MR-Fliissigkeit. Nach Berechnung werden
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6.4. Untersuchung zum Druckeinfluss auf die MR-Gas Zusammensetzung

bei pprr = 1 bar nur 0,25 % des gebildeten Methans ("®c, prod) im Entspannungsgas frei. Da
der absorbiert verbleibende Anteil beim Kohlenstoffdioxid viel héher ist verringert sich der CO,
Gehalt in der Gasphase.

Bei parr = 9 bar werden 2,0 % des gebildeten Methans mit der MR-Fliissigkeit ausgetragen. Es
entweichen 1,8 % im Entspannungsgas. Das Entspannungsgas wurde wiahrend der experimentel-

len Untersuchung nicht analysiert, da der Volumenstrom fiir die tdgliche Analyse zu gering war.

Sensitivitat von yom, v R—gas

Um die fiir den Methangehalt im MR-Gas wichtigen Einflussfaktoren zu identifizieren wurde
mit den in Tabelle aufgefiihrten Parametern eine Sensitivitatsanalyse durchgefiihrt. Deren
Ergebnis ist in Abbildung gezeigt.

Tabelle 6.4.: Parameter zur Berechnung der Gaszusammensetzung

relativ. pHpyr pHyr(Mpas) Tor  Tur ke, YCHyprod PMR
in % (in mmol/kg) in¥C infC in mol/kg in bar
-10 5,0 5,76 (37) 50 34 0,30 50 8
0 5,5 6,4 (122) 55 37 0,33 55 9
10 6,0 7,05 (235) 60 41 0,37 60 10

Es wird deutlich, dass der pH-Wert im MR den starksten Einfluss auf den Methangehalt im
MR-Gas hat. Ein hoher pH-Wert fiihrt zu einer stark erhéhten Absorption von Kohlenstoffdi-
oxid in der Fliissigphase, d.h. der COs-Anteil in der Gasphase wird verringert. Der pH-Wert
konnte durch eine gezielte Zugabe von basisch wirkenden Substanzen eingestellt werden. Eine
Basenkonzentration von 0,18 mol/kg im ™® /g cin (beispielsweise durch NaOH, zusétzlich zu
0,122 mol/kg bereits im Reaktor vorhandenen Basen, pH-Wert in der Hydrolyse pHyr = 6,3)
wiirde den pH im MR auf 7,7 heben. Dadurch wird nach den oben vorgestellten Berechnungsme-
thoden der Methangehalt im Rohbiogas auf 97 mol-% angehoben. Fiir diese pH-Wert Erhohung
miissten 7,2-1073 g/kg NaOH der dem MR zugefiihrten Fliissigkeit zugegeben werden (ohne
Kreislauffithrung).

Neben dem pH-Wert hat die Gasbildung (kcg, und 9cp,) einen deutlichen Einfluss auf den
Methangehalt im MR-Gas. Je weniger Gas gebildet wird und je hoher der Methananteil am
Produktstrom (min Szenario) desto hoher wird der Methananteil im MR-Gas. Die Gasbildung
selbst ist substratabhéingig und daher im bestehenden Prozess nur indirekt steuerbar, etwa
durch die Riickfithrung von entspannter MR-Fliissigkeit (entweder direkt in den MR oder iiber
die Hyrolysereaktoren). Die entspannte Fliissigkeit erhoht den in den MR eingebrachten Flis-
sigkeitsstrom " ®prg jiq.ein, Ohne die Gasbildung "©sg zu verdndern. Die beiden Varianten der

Kreislauffithrung durch die Entspannungsstufe werden im folgenden Abschnitt beschrieben und
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6. Untersuchungen zur Druckfermentation
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Abbildung 6.12.: Sensitivitdt des Methananteils im Gas in Abhéngigkeit verschiedener
Parameter.

diskutiert.

Eine weitere Drucksteigerung kénnte ebenfalls zu einer Erhéhung des Methangehaltes beitragen.
Eine 10 %-ige Steigerung hat eine geringe Auswirkung, aber eine Steigerung um 100 % auf 18 bar
hétte eine signifikante Auswirkung (79,6 % Methan im MR-Gas). Den Literaturauswertungen
(Kap. nach zu schlieSSen miisste eine solche Drucksteigerung ohne negative Auswirkun-
gen auf die Mikroorganismen mdoglich sein. Durch den hohen Methanpartialdruck im MR wiirde
jedoch auch zunehmend Methan ins Entspannungsgas gelangen (bei 18 bar 4,4 % des gebildeten
Methans). Dem konnte durch eine zweistufige Entspannung mit einer Gasriickfiihrung aus der

ersten Entspannungsstufe entgegengewirkt werden.
Die Anderung der Betriebstemperaturen der Reaktoren Tz und Tisg scheinen eher ineffektiv

fiir eine Steigerung des Methanghaltes im MR-Gas zu sein. Zudem konnten verdnderte Tempe-

raturen auch die Mikroorganismen und damit die Gasbildung negativ beeinflussen.
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6.5. Untersuchungen zum Einfluss von Fliissigkeitsriickfithrung

6.5. Untersuchungen zum Einfluss von Flissigkeitsriickfiihrung

6.5.1. Einfluss einer Kreislauffiihrung iiber die Entspannungsstufe

Die Experimente mit Kreislauffithrung von entspannter Fliissigkeit wurden bei einem Betriebs-
druck von 9 bar und einer Raumbeladung von Br = 5 4 0,2 kg CSB/(m?® d) durchgefiihrt.
Der Fiittervolumenstrom " ®ysg ¢ cin Wurde je nach aktueller CSB-Konzentration angepasst,
um eine konstante Raumbeladung zu gewahrleisten. Es wurde ein konstanter Fliissigkeitsstrom
ruckgefithrt ("®prrprec = 0, 20 bzw. 40 1/d). Durch den schwankenden Fiittervolumenstrom
schwankt auch das Kreislaufverhéltnis r. Die Analysenwerte sind in Anhang aufgefiihrt.

Im Folgenden werden die Gasbildung ermittelt und die MR-Gaszusammensetzung sowie die
Verteilung des gebildeten Methans auf den MR-Gasstrom und das Entspannungsgas mit Be-
rechnungen verglichen. Die Verteilung des gebildeten Methans ©cpy, v r auf die Gasstréme k

wird iiber eine Ausbeute Yo g, 1 beschrieben

ng
__—CHauk (6.5)

You,r =
Y OcH, MR

Ergebnisse und Diskussion
Gasbildung

Aus den experimentellen Daten wurden eine mittlere spezifische Methanbildung von k¢, = 0,27
mol/l und eine mittlere spezifische Kohlenstoffdioxidbildung von kco, = 0,24 mol/l berechnet.
Die auch in diesem Experiment auftretende Schwankung der Werte wurde in den Berechnungen
wiederum durch drei Szenarien abgedeckt, die in Tabelle aufgefithrt sind. Als mittleres Sze-

Tabelle 6.5.: Szenarien Gasbildung wihrend der Untersuchung zur Kreislauffithrung

Szenario koma You,
in mol/kg in %
max 0,32 50
mittel 0,27 53
min 0,20 55,4

narion wird jeweils der Mittelwert der Werte angesetzt. Fiir das max und min Szenarion werden
die Werte so gewéhlt, dass 68,3 % der Messwerte innerhalb des Intervalls liegen (Standardab-

weichung bei Normalverteilung).

Einfluss der Kreislauffiihrung auf die MR-Gas Zusammensetzung

Die in den experimentellen Untersuchungen ermittelte Zusammensetzung des MR-Gases ist ge-
meinsam mit den berechneten Verldufen in Abbildung gezeigt. Fiir die Berechnung wurden
die in Tab. gezeigten Parameter verwendet. Zusétzlich wurde fiir die Entspannungsstufe
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Abbildung 6.13.: Gemessene MR-Gaszusammensetzung und berechnete Werte bei steigendem
Riicklaufverhéltnisses r.

Triash = 20 TC und ppesn, = 1 bar verwendet.

Die Kreislauffithrung erhoht, wie im vorigen Abschnitt vorhergesagt, den Methangehalt im MR-
Gas. In den Untersuchungen stieg yo g, von im Mittel 75 % bei r = 0 auf im Mittel 88 % bei ra
6. Ab Kreislaufstromen groSSer 3 scheint sich jedoch ein Plateau einzustellen. Mit den gewahlten

Szenarios zur Gasbildung kénnen die experimentellen Werte abgebildet werden.

Einfluss der Kreislauffiihrung auf die Verteilung von Methan

Mit groSSerer Kreislauffithrung steigt auch der Anteil des gebildeten Methans, der bei der Druck-
absenkung in der Entspannungsstufe als Flash-Gas frei wird. Die Berechnung zusammen mit den
experimentell bestimmten Werten ist in Abbildung [6.14] gezeigt. Bei einem Riicklaufverhéltnis
von r = 0 gelangen nach Berechnung Yo p, mrr—Gas= 97,4 % des gebildeten Methans ins MR-Gas.
Bei r = 6 ist You, MR—Gas nur noch etwa 80 %. Experimentell wurden noch héhere Verluste
festgestellt.

Bereits bei r = 0 wurden 6 + 1 % des insgesamt detektierten Methans im Flash-Gas frei
(YoH, Flash—gas)- Bei r = 6 sind es gemessen Yo, riash—gas=22,5 £ 1 %.

Die hoheren Verluste der Messung im Vergleich zur Berechnung kénnten darauf hindeuten,

dass im Flash kein Phasengleichgewicht erreicht wird und so die Abweichung von Messung und
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Abbildung 6.14.: Verteilung des produzierten Methans auf den Gasstrom des MR und den
Entspannungsgasstrom.

Berechnung vergroSSert wird. In diesem Fall miisste Yo, Fiash—gas jedoch kleiner sein als be-
rechnet, da mehr Gas in Losung verbliebe.

Eine weitere Moglichkeit ist, dass im Flashtank ebenfalls Methan gebildet wird. MR-Fliissigkeit
wird stiindlich in den Flash gepumpt und entspannt. Eine Stunde nach der Fiitterung sind in der
Fliissigkeit noch Néhrstoffe (Sduren etc.) enthalten. Die (hydraulische) Verweildauer von ent-
spannter Fliissigkeit im Flashtank liegt bei 1 - 8 h, was ausreichend wére fiir eine Gasbildung.
Durch eine geringere Verweildauer im Flashtank wiirde eine eventuelle Gasbildung reduziert
werden.

Der berechnete Anteil an Methan, der nach der Entspannungsstufe noch gelost in der Fliissigkeit
verbleibt bei r = 0 etwa 0,3 % des gebildeten Methans. Bei r = 6 sind es 2,7 %. Dieser Anteil
wurde experimentell nicht bestimmt.

Eine Moglichkeit, das im Entspannungsgas bei 1 bar entweichende Methan zu reduzieren, ist
eine zweistufige Entspannung, wie sie auch in kommerziellen Waschverfahren praktiziert wird.
In einer Entspannungsstufe bei 3 bar wiirden bei r = 6 knapp 13 % des Methans entweichen. In
der nachfolgenden Entspannung auf 1 bar wiirden dann lediglich 7 % des gebildeten Methans
frei.

Das in der Zwischenentspannung entweichende Gas kénnte wieder komprimiert und in den MR
zuriickgefithrt werden. Dies wére jedoch mit einem zusétzlichen Energieaufwand verbunden und

die 7 % Verlust aus der zweiten Entspannungsstufe wiirden nicht verkleinert.
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6. Untersuchungen zur Druckfermentation

6.5.2. Einfluss einer Kreislauffiihrung iiber den Hydrolysereaktor
Vorgehen

Der Einfluss einer Riickfithrung von entspannter MR-Fliissigkeit in den Hydrolysereaktor wurde
bisher experimentell nicht untersucht. Mit dem aufgestellten Modell ist aber eine rechnerische

Untersuchung moglich. Dafiir wurden die in Tab. aufgefiihrten Parameter verwendet. Der fiir

Tabelle 6.6.: Parameter zur  Berechnung der MR-Gaszusammensetzung mit HR-

Kreislauffithrung
pHgr Thr Tur K Myfa,MR Mbas, MR YCO.,HR KCHy YCHiprod
in ¥C in ¥C in?—rf in m,:g"l in%goz in mol-% in% in %
5.5
6,0 55 37 10 0 122 50 0,33 55
6,5

den HR angenommene pH-Wert liegt mit 5,5 - 6,5 deutlich iiber dem oben verwendeten (4,8).
Dies liegt darin begriindet, dass fiir eine Riickfithrung in den Hydrolysereaktor eine kontinuier-
liche Hydrolyse notwendig ist. Diese sollte im Bereich von 5,5 - 6,5 betrieben werden [97].

Der fiir die Gasphase im HR angenommene Wert von 50 % Kohlenstoffdioxid ist ein Erfah-
rungswert der sich im wahren Betrieb davon unterscheiden kann. Davon und vom tatséchlich

eingestellten pHpr wird auch der Wert des Methangehalts im MR-Gas abhéngen.

Ergebnisse und Diskussion

Das in Abbildung wiedergegebene Ergebnis zeigt, dass durch eine Riickfithrung in den Hy-
drolysereaktor eine deutliche Steigerung des Methangehalts im MR-Gas erreicht werden kann.
Bei einem pHpp = 6,0 lasst sich bereits durch eine Kreislauffithrung von h > 2,5 der Methange-
halt im MR-Gas von 75 mol-% auf 92 mol-% steigern. Das liegt daran, dass bei dem niedrigeren
pH-Wert das Kohlensduregleichgewicht in Richtung COg verschoben wird und daher COg im
HR entweicht. Die riickgefiihrte Fliissigkeit mit niedrigem pH-Wert bietet dann im MR mehr
Beladungskapazitét fiir CO2. Bei einem hoheren pH-Wert im HR ist der Effekt weniger stark
ausgeprigt als bei einem niedrigeren.

Die Kreislauffithrung iiber den HR scheint demnach effizienter zu sein als die Kreislauffithrung
nur durch die Entspannungsstufe. Bereits fiir niedrigere Kreislaufstrome (h = 2) werden hohe
Methangehalte erreicht (bei pHrr = 6,0 you, MR—Gas = 90,0 mol-%). Durch r = 2 wird der
Methangehalt nur auf knapp 81 mol-% erhoht.

Gleichzeitig bewirkt auch diese Kreislauffiihrung dass mehr Methan in der Entspannungsstufe
frei wird. Bei einer Gasbildung wie in Tab. angegeben sowie pHyp = 6,0 und h = 1 (r
= 0) gelangen Yipsh—cas= 4,5 % des erzeugten Methans in das Entspannungsgas, bei h =
2 ist Yigash—cas= 6,8 %. Durch eine zweistufige Entspannung, bei der das entweichende Gas

der ersten Entspannungsstufe in den MR zuriickgefiihrt wird, konnte das Methan im Gas der
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Abbildung 6.15.: Berechnete Zusammensetzung von MR-Gas mit Fliissigkeitsriickfithrung in die
Hydrolyse

zweiten Entspannungsstufe verringert werden. In einer Zwischenentspannung bei 3 bar wiirden
4,3 % des gebildeten Methans frei. In der Entspannungsstufe auf 1 bar wéren es dann lediglich
2,5 % die noch entwichen. Dies wére vergleichbar mit der Druckfermentation ohne Riickfiihrung.
Eine zweistufige Entspannung ist momentan experimentell noch nicht umgesetzt.

Die Kopplung von Methanogenese und Hydrolyse, die durch die Riickfiihrung entsteht, hétte
jedoch auch Auswirkungen auf die Hydrolyse und Versiduerung. Im HR wird in erster Linie
Wert auf einen méglichst vollstdndigen Abbau des Substrats zu Sduren gelegt. Eine iiberm&aSSi-
ge Kreislauffiithrung kénnte hierfiir negative Auswirkungen haben. Die Riickfiithrung in den HR
sollte daher vorrangig der pH-Regelung im kontinuierlich betriebenen Hydrolysereaktor dienen
um den Abbau zu unterstiitzen und nicht unabhéngig zur Optimierung der Gasqualitdt im MR

eingesetzt werden.
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7. Prozessbetrachtung der zweistufigen
Druckfermentation

Im folgenden Kapitel werden fiir die Prozessfihrung wissenswerte GroSSen berechnet und Ab-
schdtzungen gemacht. Aus den in dieser Arbeit gewonnenen Erkenntnissen zur Gasbildung wird
eine Mindestverweildauer im MR berechnet. Zudem werden der Leistungsbedarf fir das Pumpen
der Fermentationsfliissigeit im Vergleich zu einer Gasverdichtung abgeschdtzt. Weiterhin werden
aus den in dieser Arbeit gewonnenen Erkenntnissen weitere Schliisse fiir die Verfahrensfiihrung
abgeleitet.

AnschlieSSend werden diese auf eine Anlage im technischen MaSSstab iibertragen.

7.1. Bestimmung der Mindestverweildauer im Methanogenesereaktor

Die in Kap. [£.3.5]bestimmten kinetischen Parameter werden in diesem Abschnitt dazu verwendet,
eine erste Abschétzung der Verweildauer 7 fiir einen Umsatz U in einem kontinuierlich betriebe-
nen, vollstdndig durchmischten Methanogenesereaktor (CSTR) durchzufithren. Die Néahrstoffe
werden wie in Kapitel als Essigsdure zusammengefasst und ein Essigsdureumsatz U,. wird

definiert als

mac,MR,aus m(I)MR,fl,aus - mac,MR,ein mq)MR,fl,ein (7 1)

Use = —
Mac,MR,ein m@MR,fl,ein

Im stationdren Fall ist " ® /g f1.ein = " PurR, f1,0us Und obige Gleichung vereinfacht sich zu

7%ac,MR,aus - ﬁzac,MR,ein
Uye = (7.2)

Mac, M R,ein

Fiir verdiinnte wéssrige Losungen, wie die Edukte in der Fermentationsfliissigkeit vorliegen, wird,

/
wie in vorigen Kapiteln, in guter Naherung mg,. ~ o Calfd — gesetzt.
ac

Gleichung wird nach Mae pmRraus DZW. € 1R aus UMEestellt:

szc,MR,aus = (1 - Uac)cizc,MR,ein (73)

Die nach einer Verweildauer 7 umgesetzte Masse in einem Volumenelement V wird iiber die
Monod-Kinetik (Gl. (3.68)) berechnet (Bilanz fur ® = 0):

Vdczw’MR - Vo C, ) C;qMR (7 4)
dt mazx“MO C;C,MR+K1/2 .
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7.1. Bestimmung der Mindestverweildauer im Methanogenesereaktor

Das konstante Volumenelement V kann gekiirzt werden. Nach einer Variablentrennung kann die

Gleichung in den Grenzen ¢, yp ein PIS Cae M R.aus: PZW. 0 bis 7 integriert werden:
/ /
Cac,MR,aus Cac,MR + Kl/? / o T / dt 7.5
, o Cac,MR = (_Tma:r:CMO) ( : )
Cac,MR,ein aC,MR 0

Mit Gl ([7.3) ergibt die Integration der linken Seite:

/ K Inc (17Ua‘c)c:zc,]\/[R,ein 76
Coeir + KijpIncoe pir) | (7.6)

ac,M R,ein

und unter der Annahme, dass 742¢ 0 7# f(t) (gegeben bei konstanter Beladung, d.h. statio-

niren Bedingungen), ergibt die Integration der rechten Seite:

~TrmazChroT (7.7)
FEinsetzen der Integrationsgrenzen ergibt:

_Ucfzc,MR,ein + K9 In(1 = Uae) = —TmazCrroT (7.8)
bzw. aufgelost nach 7:

UgcC, i+ Ko (1=
o acac, M R,ein / (1 Uac) (7.9)

/
TmazCprr0

Die notwendige Verweildauer 7 fiir das Erreichen eines Umsatzes U, kann mit Gleichung ([7.9)
aus den kinetischen Parametern berechnet werden. Dafiir werden die in Kapitel bestimmten

kinetischen Parameter

mazcro = (1,6 £0,2) 107 kg/(m®s)
Ky/2 = (0,09 +0,05) kg/m®

verwendet.
Die Eingangskonzentration CQLQ MR.ein der Edukte wird iiber die gebildete Methanstoffmenge
berechnet (Vorgehen analog zu Kapitel :
ke, M,

iy = 7.10

Cac,em (1 _ Yac)looo ( )
Die kinetischen Daten wurde in Kapitel [£.3] fir die Bedingungen im Zeitraum 16.10. - 07.11.12
bestimmt (Br = 10 kg CSB/(m?d), Daten in Anhang [E.2). In diesem Zeitraum war im Mittel
ChenrRein = 20,2 + 2,3 kg/m?.
Die Verweildauer wurden nach Gl. (7.9)) fiir den Mittelwert und zwei Grenzfille abgeschéatzt.

Die verwendeten Parameter sind in Tabelle [7.1] aufgefiihrt.

In Abbildung [7.1] ist die berechnete Verweildauer fir diese Parameter iiber dem angestrebten
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7. Prozessbetrachtung der zweistufigen Druckfermentation

Tabelle 7.1.: Verwendete Parameter zur Abschitzung der Mindestverweildauer im MR

rmazclMO Kl/2 cizc,MR,ein
in 107* kg/(m?s) in mol/kg  mol/kg
max 14 0,13 922.5
mittel 1,6 0,09 20,2
min 1,8 0,05 17,9

Umsatz aufgetragen. Selbst im ,schlechtesten® Fall sollte somit eine Verweildauer von 48 h (2

50
- = X
— jttel
45 = = = mmin o

Verweildauertin h

0,75 08 0,85 0,9 0,95 1
Essigsaureumsatz Uac

Abbildung 7.1.: Notwendige Verweildauer fiir gegebene kinetische Parameter um in einem sta-
tiondren CSTR den Umsatz U,. zu erhalten.

Tage) fiir den untersuchten Reaktor bei einer Beladung von 10 kg CSB/(m3d) ausreichen, um
die zugefiihrten Néahrstoffe vollsténdig abzubauen. Die Verweildauer liegt in derselben GréSSen-
ordnung wie fiir Abwasserreaktoren (siehe Kap. [2.1.4)).

7.2. Energetische Betrachtung der Druckfermentation

Eine der Motivationen fiir eine Druckfermentation war das Argument, dass das Pumpen von
Fermentationsfliissigkeit auf den erhohten Prozessdruck weniger elektrische Leistung benotigt
als das Verdichten des erzeugten Gases. Diese Argumentation wird in diesem Abschnitt tiber-

priift und diskutiert.
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7.2. Energetische Betrachtung der Druckfermentation

Der Leistungsbedarf Ppy,,,, fiir das Pumpen einer inkompressibler Fliissigkeit von einem Druck-

niveau p; auf ein hoheres Druckniveau py kann berechnet werden tiber

Vo s(p2 —p1)

7.11
N Pump ( )

P Pump =
Der Wirkungsgrad der Pumpe wird als npymp = 80 % angesetzt.
Das Verdichten eines Gasvolumenstromes (Volumenstrom bei Normbedingungen) benétigt die

Leistung

V(I) =1
Py — —Ssas G po (P27T (7.12)
NVerd C -1 P1

der Polytropenexponent ¢ wird zu 1,3 festgelegt und die Temperatur des Gases vor der Verdich-
tung zu 71 = 20 ¥C. Der Wirkungsgrad der Verdichtung ist nyerq =70 %.

Um das Verhéltnis zwischen Gasstrom und Fliissigkeitsstrom in der Druckfermentation zu be-
schreiben wird ein spezifisches Losemittelverhéltnis definiert:

V<I> . h
/- MR, flein(T, h) (7.13)

V(I)gas,prod

Der eingesetzte Gasstrom ist hier der produzierte Gasstrom © g = kco, " P MR, fleintkcr, " P MR, flein
umgerechnet in den Volumenstrom bei Normbedingungen, der im Falle einer drucklosen Fermen-
tation verdichtet werden miisste. Wird Fliissigkeit im Kreis gefiihrt, so lédsst sich dies durch die

Kreislaufverhéltnisse abbilden (r,h>0) und ¢ ldsst sich folgendermaSSen berechnen:

(L+h) 1 +7)®rR fiein

(kco, + ko) SN prar VR fiein
1+ h)(1
_ (L+A)(1+7) (7.14)

RT
(kco, + kom) 5 EEFpLym

Mit steigendem Kreislaufverhéltnissen erhoht sich £ und gleichzeitig der Leistungsbedarf fiir das
Pumpen der Fliissigkeit. In den vorgestellten experimentellen Untersuchungen ist ohne Kreisl-
auffithrung ¢ = 0,09 £+ 0,02. Eine Verdopplung des zugefiihrten Fliissigkeitsstroms (r bzw. h =
1) durch Kreislauffithrung fithrt dementsprechend zu ¢ ~ 0,2. Eine vierfache Kreislauffithrung
(rbzw. h = 3) zu £~ 0,35

Damit die Verdichtungsleistung und die Pumpleistung vergleichbar sind werden beide spezifisch

fiir einen Gasvolumenstrom von 1 m?/h angegeben.

Py
P‘//organg = V(;)Téz:g (715)

In Abbildung [7.2] sind spezifische Verdichtungs- und Pumpleistungen fiir unterschiedliche Lose-
mittelverhéltnisse gegeniibergestellt. Es wird deutlich dass der energetische Vorteil der Druckfer-

mentation vom Verhéltnis des zirkulierten Fliissigkeitsstroms zum Gasstrom abhéngt. Bei hohen
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7. Prozessbetrachtung der zweistufigen Druckfermentation

04r
— Cigsverdichtung
0351 = mm [|(jssigkeit Pumpen | = 0.09
’ Flissigkeit Pumpen | = 0.2
FlGssigkeit Pumpen | = 0.35
0,3F
<
on= 025
£
=
< 02
X
£
. 0,15
o
0,1
0,05

P, in bar

Abbildung 7.2.: Spezifischer Leistungsbedarf P’ fir die Gasverdichtung im Vergleich zum Pum-
pen von Fliissigkeit

Kreislaufstréomen und hohen Driicken kann der energetische Vorteil des Pumpens im Gegensatz
zur Gasverdichtung ganz verschwinden.
Um einen deutlichen energetischen Vorteil auch bei hohen Driicken zu erzielen ist ein spezifisches

Losemittelverhéltnis ¢ < 0,1 anzustreben.

7.3. Erkenntnisse dieser Arbeit fiir die Verfahrensfiihrung der

zweistufigen Druckfermentation

Aus den in den vorigen Kapiteln gewonnenen Erkenntnissen werden nun erste Riickschliisse fiir
die Verfahrensfiihrung einer zweistufigen Druckfermentation gezogen.

Der Biofilm-Methanogenesereaktor scheint sich wie ein CSTR zu verhalten. Geschwindigkeitsbe-
stimmender Schritt der Gasproduktion scheint die Gasbildung zu sein, wobei ein leichter Einfluss
der Diffusion im Biofilm nicht auszuschlieSSen ist. Eine Verweildauer von 48 h Stunden sollte
ausreichend sein, um bei einer Raumbelastung von 10 kg CSB/(m?d) einen vollstéindigen Um-

satz der zugefiihrten Néhrstoffe zu erreichen.

Der Methangehalt in einem Biogas (MR-Gas) aus Maissilage kann durch die zweistufige Prozess-
fithrung auf 67 mol-% gesteigert werden. In herkdmmlichen Biogasanlagen sind 50 - 55 mol-%
Methan im Biogas typisch. Durch einen erhéhten Prozessdruck kann der Methangehalt weiter

gesteigert werden, auf etwa 76 mol-% bei 9 bar. Dabei gilt, je weniger Gas spezifisch aus der
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7.3. Erkenntnisse dieser Arbeit fiir die Verfahrensfithrung der zweistufigen Druckfermentation

zugefiihrten HR-Fliissigkeit gebildet wird und je hoher dessen Methangehalt ist, desto héher ist
auch der Methangehalt im MR-Gas.

In einer Sensitivtitsanalyse des Methangehaltes im MR-Gas wurden der pH-Wert im Methano-
genesereaktor pH g, Kreislauffithrungen von Fliissigkeit sowie eine weitere Druckerh6hung als
viel versprechende Betriebsparameter fiir eine Optimierung identifiziert.

Eine 6-fache Riickfiihrung von Fliissigkeit {iber die Entspannungsstufe in den Methanreaktor
erhoht den Methangehalt im MR-Gas bei 9 bar um etwa 10 %-Punkte im Vergleich zu einer
Betriebsweise ohne Kreislauffithrung. Mit der Kreislauffiihrung wird aber auch zunehmend Me-
than ins Entspannungsgas transportiert. Ohne Kreislauffiihrung sind es bei 9 bar 2 % und bei
6-facher Kreislauffithrung (r = 6) bereits knapp 20 % des gebildeten Methans.

Eine zweistufige Entspannung und eine Riickverdichtung des in der ersten Entspannungsstufe
freiwerdenden Gases kénnen diese Werte senken. Sowohl fiir das Pumpen der im Kreis gefithrten
Flissigkeit auf Prozessdruck als auch fiir die Riickverdichtung des Gases ist jedoch zusétzlich
elektrische Energie notwendig. Die Kreislauffithrung von entspannter Fliissigkeit allein scheint
daher kein ausreichend effektives Instrument, um den Methangehalt zu optimieren und sollte

moglichst gering gehalten werden.

Eine Kreislauffithrung tiber die Hydrolyse/Versauerung ist ein effektiveres Werkzeug zur Erho-
hung des Methangehaltes im MR-Gas. Allerdings wird dadurch auch die Hydrolyse/Verséduerungs
beeinflusst. In einem kontinuierlich betriebenen Hydrolysereaktor ist eine Kreislauffithrung von
entspannter MR-Fliissigkeit auch ein Instrument, um den pH-Wert pHyr zu regeln. Durch die
Riickfithrung von entspannter MR-Fliissigkeit kann der pHgg, der durch die Sdurenprodukti-
on absinkt, im optimalen Bereich zwischen 5,0 und 6,5 gehalten werden. Die Kreislauffithrung
sollte daher in erster Linie fiir die pH-Wert Regelung im HR eingesetzt werden. Die Erhohung
des Methangehaltes kann als positiver Nebeneffekt angesehen werden. Dieser Kreislaufstrom
erhoht ebenfalls den Methanverlust in der Entspannungsstufe. Durch eine zweistufige Entspan-
nung kann der Methananteil im Entspannungsgas jedoch auf dem Niveau ohne Kreislauffithrung

gehalten werden.

Eine geeignetere StellgroSSe, um gezielt den Methangehalt zu erhohen, ist der pH-Wert im
Methanogenesereaktor. Fiir die spezifische Gasproduktion der Versuchsreihe zur Druckerhéhung
(kcH, = 0,33 und Yo, prod = 55 %) und einen pH-Wert in der Hydrolyse von pHyr = 6,3 kénn-
te eine Basenkonzentration in " ® /g ;n von 0,18 mol/kg (beispielsweise durch NaOH, zusétzlich
zu 0,122 mol/kg bereits im Reaktor vorhandenen Basen), den pH im MR auf 7,7 heben. Dadurch
wird der Methangehalt im Rohbiogas auf 97 mol-% angehoben. Ohne Kreislauffithrungen (r=0,
h=0) entspricht das einer NaOH Zugabe von 7,2-10~2 g/kg in den MR zugefiihrter Fliissigkeit.
Bei hoherer spezifischer Gasproduktion und/oder erhohter Kreislauffithrung wére eine erhdhte

Basenzugabe notwendig.

Der Druck in der Methanogenese kann aus Sicht der Prozesstabilitédt noch erh6ht werden, sofern
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7. Prozessbetrachtung der zweistufigen Druckfermentation

der pH s geregelt wird und bei > 6,5 gehalten wird. Um einen deutlichen energetischen Vorteil
zu erzielen sollte das spezifische Losemittelverhéltnis £ unter 0,1 liegen.

Im néchsten Abschnitt werden diese Erkenntnisse (rechnerisch) fiir eine Anlage im technischen
MaSSstab umgesetzt.

7.4. Betrachtung fiir den technischen MaSSstab

In diesem Abschnitt sollen die bisher gesammelten Erkenntnisse auf eine zweistufige Druckfer-
mentation im technischen MaSSstab iibertragen werden.

Als Substrat wird Maissilage gewédhlt, da diese als Substrat fiir die zweistufige Prozessfithrung
erprobt ist [05] [94]. Die technische Anlage soll 500 m3/h Methan (ntp) produzieren.

Ein GrundflieSSbhild des Verfahrens ist in Abb[7.3] gezeigt.

Hydrolysegas Entspannungsgas
H,, CO, CO,, CH,
p i Py P =py

Entspannen der

:- e Fermentationsfl.
= [
y Rohbiogas
Maissilage Hydrolyse/ (Druck-) CH,, CO,
ﬁ ..
Versauerung Pumpen ==>1 \Methanogenese ’
P = Pur
} !
Garrest (fest) Garrest (flussig)

Abbildung 7.3.: GrundflieSShild einer zweistufigen Druckfermentation.

Die Hydrolyse/Verséduerung ist eine kontinuierliche Perkolation, in der das feste Substrat mit
Prozessfliissigkeit berieselt wird, um den notwendigen Feuchtegehalt einzustellen (vgl. .
Nach dem Hydrolysereaktor findet eine Feststoffabtrennung statt. Diese kann mit einer Schne-
ckenpresse ausgefithrt werden. Der abgetrennte Gérrest hat dann noch einen Feuchteanteil von
75 m-%. Um einen merklichen Verlust von gelosten Nahrstoffen zu vermeiden, wére eine zwei-
stufige Abtrennung denkbar. Zwischen den Abtrennstufen kénnte der abgetrennte, feste Garrest
nochmals abgespiilt werden. Dies kann mit Frischwasser oder mit entspannter Fermentationsfliis-
sigkeit aus dem MR geschehen. Eine Frischwasserzugabe kann dariiber hinaus den Wasserverlust
ausgleichen, der durch die Feststoffabtrennung und die Abbaureaktionen entsteht.

In den folgenden Betrachtungen wird daher eine Frischwasserzugabe nach der Hydrolyse ange-
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2,5H,/2CO,

Methanogenese

2CH0, —  2CH,+2CO,
Methanisierung

1,5 H,+ 0,375 CO,

—> 0,375 CH,+ 0,75 H,0

Hydrolyse/Versauerung Acetogenese

CH,0, | CH,0,+05H,0 —>

0,5C,H,0,+ 0,75 C,H,0,
L +2C0,+25H,

0,75 C,H,0,+ 1,5 H,0
—1,5C,H,0,+1,5H,

2,375 CH,
1,625 CO,

Abbildung 7.4.: Abbaupfade und -gleichungen in der zweiphasigen (Druck-)Fermentation.

nommen.
Die Methanogenese ist als Festbett-Biofilmreaktor angelegt und wird in den folgenden Betrach-
tungen bei 10 bar betrieben.

Die Entspannung der Fliissigkeit erfolgt einstufig auf Umgebungsdruck (py = 1 bar).

7.4.1. Substratbedarf

Um den Substratbedarf einer technischen Anlage abzuschétzen, werden einige Annahmen be-
ziiglich der Zusammensetzung des Substrates (Maissilage) getroffen.

Eine bei Monovergégung meist notwendige Spurenstoffzugabe wird nicht betrachtet. Der mitt-
lere Trockenmasseanteil der Maissilage wird als 35 m.-% angenommen [I0]. Es wird weiter an-
genommen, dass der abbaubare Masseanteil der Trockenmasse x,7ys = 74 m-% betragt und in
erster Naherung ausschlieSSlich aus Zucker (Glukose) besteht. Die restlichen 26 m.-% der Tro-
ckensubstanz bestehen aus nicht umsetzbaren Fasern (Lignin und Hemicellulose), die nach der
Hydrolyse mit der Schneckenpresse abgetrennt werden. Der durch die Abtrennung entstehende
Verlust durch mit ausgetragene Zucker oder Sduren wird in diesem ersten Ansatz vernachlissigt,
bzw. es wird angenommen, dass die Sduren durch Abspiilen mit Frischwasser zuriickgewonnen
werden.

Die in der Maissilage enthaltene Glukose wird nach der in Kapitel eingefithrten Abbauglei-
chung in der Hydrolyse in Hy, CO2 und Carbonséuren zerlegt.

Die gasformigen Produkte der Hydrolyse/Versiauerung Wasserstoff und Kohlenstoffdioxid entwei-
chen als Hydrolysegas. Die entstehenden Sduren, Butter- und Essigsdure, werden anschlieSSend
im Methanogenesereaktor weiter umgesetzt. Die Buttersdure wird in einem ersten Schritt in
Essigsdure umgewandelt (Gleichung (2.2)). Die Essigséure wird in Methan umgesetzt (Gl. (2.3))
ebenso wie der nach Gl. entstandene Wasserstoff (Gl. (2.4))).

Aus einem Mol Glukose werden im Methanogenesereaktor iiber den Sdureabbau 2,0 mol Methan
und iiber die Wasserstoffumsetzung weitere 0,375 mol Methan gebildet. Aus einem Mol Glucose
entstehen somit insgesamt 2,375 mol Methan im Methanogenesereaktor (Vcu, 41,06 = 2,375).
Gleichzeitig entstehen 2,5 mol Wasserstoff im Hydrolysereaktor (vm, cqH,,05 = 2,5). Der Ab-
baupfad und die Abbaugleichungen sind in Abbildung [7.4] verdeutlicht.

Zur Erzeugung eines Volumenstromes V' &, Rr,cH, = 900 m? /h bei Normbedingungen bzw. eines
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Stoffmengenstromes "®y/r o, = 22,3 kmol/h werden demnach

1
"Pegip06 = ————— "Pon, (7.16)
VCH4,C6H1206

kmol CgH
—9.4 mol CgH1206

- (7.17)

bendtigt. Mit der Molmasse von Glukose ]\7@6 11,0s= 180 kg/kmol ergibt sich ein Massenstrom
"D Hyy0s= 1.692 kg/h. Mit den oben getroffenen Annahmen zum Trockenmassenanteil (x7 s
= 35 m-%) bzw. Anteil der organischen Trockenmasse (rcymH,,0, = 25,9 m-%) kann daraus der

Massenstrom der Maissilage berechnet werden:

1
m(I)Maissilage = m(I)CﬁleOG (718)
LC6H1206
= 6.533 kg/h (7.19)

In dieser Bilanz ist der Biomasseaufbau nicht berticksichtigt. Wird in erster Ndherung in jedem
Reaktor dafiir ein massebezogener Ausbeutefaktor von Y = 0,05 zugrunde gelegt [17], bewirkt
dies einen erhohten Substratbedarf von dann 7.240 kg/h.

7.4.2. Stoff- und Energiebilanzen
Wasser
Die integrale Massenbilanz fiir Wasser in der Hydrolyse (Bilanzraum: Hydrolysereaktor) ist

d mu,0,HR

dt =" (pHQO,ein —m (I)HQO,fl,aus (720)

+Om20.0HR

_mg
H20,HR—-Gas,aus
Der mit der Maissilage eingetragene Wasserstrom " ® 0 ¢in, berechnet sich als
m(DHQO,em = Tm,H0,Maissilage mq)Maissilage (7-21)

und der austretende Wasserstrom setzt sich aus dem im festen Garrest enthaltenen Wasser und

dem Wasseranteil der HR-Fliissigkeit zusammen.

m m m m ..m
(I>H20,aus = TH0,fst. Gaerrest q)fst. Gaerrest T wHZO,fl@us(I)HR,ﬂ,aus (722)

wobei Ty, 7,0, fl,aus = 1 gesetzt wird.
Die Wasserbildung im HR durch die Sdurenbildung ist

M0

2

@H20,HR = VH>0,06H120¢ e T CgH120¢6,Maissilage A (I)Maissilage — (7-23)
CeH1206
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Die Abbaureaktion im HR (GI.(2.1))) hat einen Stéchiometriefaktor von Wasser vi,0.04H1,05 =

-0,5. Durch die Reaktion wird Wasser verbraucht. Die Wasserfracht des Gasstromes

pTLMHQO

24
RT. (7.24)

\%4
" ® 120, HR—Gas,aus = YH>0,HR—Gas = PHR—Gas
wird vernachléssigt. Es wird angenommen, das dieses Wasser auskondensiert und zuriickgefithrt

wird.

d my,0,HR __ 0
dt -

Es werden in der technischen Anlage tiber die Maissilage 10,4 kmol Glukose/h eingebracht und
durch deren Umsetzung 5,2 kmol/h H2O verbraucht. Das entspricht 93,8 kg/h oder 2 % des
durch die Maissilage eingebrachten Wassers (0,65-7240kg/h = 4706 kg/h Wasser).

Mit dem festen Gérrest wird Wasser ausgetragen (Feuchtegehalt =, m,0 fst.Gacrrest = 75 m.-%).
Bei 21ignin - "' P Maissilage = 658,8 kg/h Lignin sind das 1.976 kg/h Wasser. Um den Wasseraustrag
auszugleichen, werden der Anlage nach dem HR 2.000 kg/h Frischwasser zugegeben.

Die Akkumulation im Reaktor ist im stationiren Fall

Die integrale Wasserbilanz im MR (Bilanzraum: Methanogenesereaktor) berechnet sich dhnlich:

d mu,0,MR
2U,
— =" TH,0,MRein " PMRein =" TH,0 .8 Giirrest PA.Giirrest (7.25)

m m
+ VHyOwfa®  Tvfa,MR,ein * q)MR,ein —

pnMHQO

RTn +m (I)Frischwasser

v
— YHO,MR—Gas =~ PMR—Gas

Auch hier wird die Akkumulation = 0 gesetzt.
Der Wasserstrom im Gas wird wiederum vernachléssigt und es wird angenommen, dass der Was-

serdampf vollstdndig auskondensiert und zuriickgefiihrt wird.

Im Methanogenesereaktor werden 1 mol HyO fiir die Umsetzung eines mol Buttersidure in Me-
than benétigt (Gl ([2.5)).

Die Umsetzung von Essigsdure (Gl. benotigt kein Wasser. Es werden 653 kg/h Buttersaure
eingetragen und umgesetzt, was 133,4 kg/h Wasserverbrauch entspricht oder weitere 2,8 % des

durch die Maissilage eingebrachten Wassers.

Biomasse

Der angenommene massenbezogene Ausbeutefaktor Y = 0,05 im HR ist bezogen auf den ab-
baubaren Anteil der Maissilage, die Glukose [I7]. Die Biomassebildung im Hydrolysereaktor ist
Y " X0 H1206, Maissilage = PMaissilage= 0,05-0,259-7.240 kg/h = 94 kg/h. Diese Biomasse wird mit
dem festen Gérrest abgetrennt.

Im Methanogenesereaktor sind die Sduren der abbaubare Anteil. In der Hydrolyse entstehen
aus der Maissilage 653 kg/h Buttersidure und 297 kg/h Essigsiure. Das fithrt zu einem Biomas-

sewachstum im MR von 47,5 kg/h. Der immobilisierte Biofilm wéchst, und der iiberschiissige
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Zuwachs der Biomasse wird mit dem fliissigen Gérrest ausgetragen.

Gasstrome

Zusitzlich zu den 500 m?®/h Methan im MR wird im HR Wasserstoff erzeugt. Die Wasserstoff-
produktion kann aus dem Substratstrom nach Abbaugleichung (2.1)) berechnet werden

TTMT Z%’ M (I)Maissilage

n(I)H2 = VH2 (726)

MOgHmOG
Der so errechnete Wasserstoffstrom ist "®y, = 25,9 kmol/h bzw. V@, = 553 m3/h (ntp). Die
Losung des Hydrolysegases in der HR-Fliissigkeit wird in dieser Berechnung vernachléssigt. Die
Loslichkeit von Wasserstoff ist sehr gering (Hp, g2o= 8.270 MPa [I00]). Die Temperatur ist
mit 55 ¥C hoher als im MR und der Reaktordruck ist geringer (Faktor 10). Der geloste Anteil
ist dementsprechend kleiner als im MR. Die HR-Gaszusammensetzung ist daher wie erzeugt 56
mol.-% Hy und 44 mol.-% CO,.

Eine nach den Abbaureaktionen (Kapitel berechnete Gasbildung aus der eingebrachten HR-
Fliissigkeit entspricht einer spezifischen Methanbildung kcm, = 3,4 mol/kg mit Ycp, = 59 %.
Durch die hohe Gasproduktion (Faktor 10 hoher als in Laborversuchen) ist der Wascheffekt rela-
tiv gering. Bei 10 bar ergibt sich mit den im vorigen Kapitel dargestellten Berechnungsmethoden
und einer Basenkonzentration von 122 mmol/kg im MR (weitere Parameter wie in Tab[6.6)) eine
MR-Gaszusammensetzung von 61 mol.-% CH4 und 39 mol.-% COx.

Die Betriebsparameter und die Stoffstrome fiir die technische Anlage sind in Abbildung [7.5] dar-
gestellt.

HR-Gas (ntp) MR-Gas (ntp) Flash-Gas (ntp)
990 m*h 819 m3/h 1,7m? /h
CH, 61 vol.-% . CH, 29vol.-%
CO, 44 vol.-% CO, 39 vol.-% CO, 71vol-%
Maissilage
7.240 kg/h o
Flash flussiger
1 bar
4.808 kg/h
Wasser 65 m-% _ ]
Lignin 9,1 m.-% Buttersdure 12 m-% Biomasse 1 m.-% Biomasse 1 m.-%
Essigsaure 5 m-% TIC 1m-% TIC 1Tm-%
Wasser 83 m-% Wasser 98 m-% Wasser 98 m-%
fester
Garrest
2.729 kg/h

Abbildung 7.5.: Betriebsparameter ~und  Stoffstréme  einer  technischen  zweistufigen
Druckfermentation.
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Energiestrome

Als MaSS fiir die nutzbare Energie wird der Heizwert H; der trockenen Komponente verwendet.
Durch die Maissilage werden 10,9 MW eingetragen (H; rignin = 5,4 kWh/kg, Hr cym.05 = 4,0
kWh/kg). Davon sind fiir die Mikroorganismen lediglich 63 % zugénglich, da das Lignin nicht
verwertet werden kann. Der HR-Gasstrom enthélt 1,6 MW (Hy g, = 2,995 kWh/m?) und der
MR-Gasstrom 4,9 MW (Hy cp, = 9,96 kWh/m?). Der Flashgasstrom enthélt 0,5 m®/h Methan,
was b kW entspricht. Die im HR erzeugte Biomasse (Hr Biomasse = 4,0 kWh/ m?) enthilt einen
Heizwertstrom von 375 kW und die im MR erzeugte Biomasse von 190 kW. Die Energiestrome
sind in Abb. gezeigt. Es wird deutlich, dass 15 % der durch die Maissilage eingebrachten

HR-Gas MR-Gas Flash-Gas
1,7 MW 5,0 MW 0,005 MW
15,4 % 45,6 % 0,05 %
Maissilage @~
10,9 MW
100 %
A\ 5? Bc 3’\7/|Bc Rlash) flissiger
iy . ae — Garrest
Y =095 Y =095 ar 1,7 %
Lignin 3,6 MW l Biomasse 0,19 MW
fester Garrest
36,2 %
Lignin 3,6 MW

Biomasse 0,38 MW

Abbildung 7.6.: Energiestrome (bezogen auf Hj) der zweistufigen Druckfermentation.

Heizwert-Energie mit dem HR-Gas entweichen. Das HR-Gas sollte daher zumindest energetisch
genutzt werden. Dies wird im Abschnitt [7.4.4] genauer ausgefiihrt.

Der feste Géarrest enthélt 36 % des eingebrachten Heizwertes. Diese konnte durch eine Trock-
nung und anschlieSSende Verbrennung oder Vergasung genutzt werden. Das Zielprodukt des
Prozesses, das MR-Gas, enthélt 45 % des eingebrachten Heizwertes.

Eine Nutzung von HR-Gas und festem Gérrest erscheint sehr ratsam, um den energetischen

Nutzungsgrad zu erhéhen.

7.4.3. Kreislauffiihrung

Durch die Sédureproduktion (m,f, = 2.630 mmol/kg) sinkt der pHpg im Hydrolysereaktor auf
3,3 (berechneter Wert, HR als CSTR mit U —1)). Im Methanogenesereaktor ist der pH-Wert
pHiyr = 6,2 (berechneter Wert, MR als CSTR mit U —1). Beide Werte liegen unterhalb des
optimalen Bereiches fiir die Mikroorganismen. Dem kann durch Kreislauffithrung von der ent-
spannter MR-Fliissigkeit zur Hydrolyse abgeholfen werden.

Die Kreislauffithrung r iiber die Entspannungsstufe wird = 0 gesetzt um den Methanverlust in
der Entspannung moglichst gering zu halten.

Die Kreislauffithrung in die Hydrolyse wird iiber eine pH-Berechnung abgeschétzt. Dazu werden

im Folgenden die Messdaten aus den Batchhydrolysen verwendet. Fiir eine kontinuierliche Hy-
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drolyse kénnten sich abweichende Werte ergeben.

Da die Sdurekonzentrationen sehr hoch sind, sind die Annahmen fiir die Berechnung der Ak-
tivitatskoeffizienten u.U. nicht mehr erfiillt (Anwendungsbereich fir PDH I,,, < 0,3 mol/kg).
Gemessene pH-Werte konnten daher iiber den berechneten liegen. Da fiir die kontinuierlichen
Hydrolysen unter diesen Betriebsbedingungen noch keine Messwerte vorliegen, wird im Folgen-

den trotzdem mit den berechneten pH-Werten gearbeitet.

Pro kg Maissilage werden nach den angenommenen Abbaugleichungen und der Zusammenset-
zung der Maissilage 0,72 mol Essigsdure und 1,1 mol Buttersédure erzeugt. In einem kg Maissilage
sind 0,65 kg Wasser enthalten. Der Ausbeutekoeffizient Y fiir Methan liegt bei 0,95. Die Konzen-
tration an Essigsduredquivalent im HR ist dann 2.630 mmol/kg. Der CO9 Partialdruck betriagt
etwa 0,5 bar. Die Maissilage enthélt Proteine, deren Stickstoffanteile in Ammoniak umgesetzt
werden. Dies fithrt (in den untersuchten Batch Hydrolysen) zu einer Ammoniakkonzentration
von etwa 50 mmol/kg HR-Fliissigkeit und zusétzlich etwa weitere 50 mmol/kg HR-Fliissigkeit
andere Basen (vgl Tab. . Damit ergibt sich ein pH-Wert im Hydrolysereaktor von pHyr =
3,3 (Leitfahigkeit angenomen zu 10 mS/cm), der fir die Mikroorganismen deutlich zu niedrig
liegt.

Es wird angenommen, dass die zuriickgefiihrte, entspannte MR-Fliissigkeit 170 mmol/ kg Am-
moniak und weitere Basen enthéilt (vgl. Kapitel . Dieser Wert wird nun durch Zugabe
von NaOH erhoht. NaOH wird mit dem Frischwasser vor dem MR zugegeben. Die aus der Ent-
spannung zuriickgefiihrte Fliissigkeit wird mit dem zugegebenen Substrat gemischt und durch
die entstehenden Séduren stellt sich im HR ein pH-Wert ein. Die berechnete Abhéngigkeit des
pH-Wertes vom Kreislaufverhéltnis h ist in Abb[7.7] gezeigt.

Der pHyr-Wert wird durch die Kreislauffithrung auf 6,3 geregelt.

In Tabelle[7.2)sind die berechneten Parameter fiir eine Methanogenese bei 10 bar gezeigt. Weitere
Parameter sind analog zu Tabelle

Tabelle 7.2.: Durch die Kreislauffithrung und die NaOH-Zugabe entstehende Gaszusammenset-
zung im MR. Die NaOH Konzentration bezieht sich auf den zuriickgefiihrten, ent-
spannten Fliissigkeitsstrom.

h MNaOH pHyr pHyR YCH, You,, Flash kcw,
in mmol/kg in mol-% in % in mol/kg
0 0 33 62 61 0,1 3.9
17,05 0 63 6,6 86 3.6 0,22
10,11 100 63 7.0 89 2.3 0,35
7,19 200 6,3 7,3 92 1,7 0,54
5,58 300 63 7.5 94 1,4 0,59
455 400 63 7.8 96 1,2 0,70
3,85 500 63 80 97 1,1 0,80
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Abbildung 7.7.: pH-Wert im Hydrolysereaktor fiir verschiedene Zugaben von NaOH und Kreis-
laufverhéltnisse. Der Soll-Wert im HR liegt bei 6,3.

Eine Erhohung um 500 mmol NaOH /kg im zurtickgefiihrten, entspannten Fliissigkeitsstrom ent-
sprechen einer Basenkonzentration von Mpes iR rec = 670 mmol/kg. Fir die myq.oHn,HR, rec =
500 mmol /kg miissen 58 kg NaOH /h mit dem Frischwasser zugegeben werden. Diese werden mit
dem fliissigen Gérrest ausgetragen und miissen mit diesem entsorgt oder gegebenenfalls aufbe-
reitet und verwertet werden.

Der Wert der spezifischen Methanbildung kcp, sinkt durch die Verdiinnung des néhrstoffbela-
denen Fliissigkeitsstromes ® g f q4us mit ausgegorener Fliissigkeit aus der Entspannungsstufe
D@ piash, fl,aus-

In Abbildung sind die Stoffstrome mit einer NaOH-Zugabe von 58 kg/h und h = 3,85 ge-
zeigt. Bei diesen Betriebsbedingungen werden nach Berechnung yog, = 97 mol-% im MR-Gas
erreicht. Der COy-Gehalt im MR-Gas yco, MRr—Gas = 3 mol-% erfiillt die Spezifikation der
DVGW-Arbeitsblatter G260/262, und das MR-Gas konnte ohne weitere COy Abtrennung in

eine H- oder L-Gas Erdgasleitung eingespeist werden.

7.4.4. Hydrolysereaktor und Hydrolysegasnutzung

Ein nahezu vollsténdiger Umsatz der abbaubaren Anteile der Maissilage in einer kontinuierlichen
Hydrolyse (CSTR) sollte durch eine Verweildauer der Maissilage von 7yr = 84 h gewéhrleistet
sein. Dies folgt aus der Literaturzusammenstellung in Tabelle

Das Reaktorvolumen der Hydrolyse berechnet sich als Vgr=7HR - V(I)Maissﬂage. Die Dichte der

Maissilage wird in erster Niherung als 1000 kg/m? angenommen. Dies fiihrt zu einem Reaktor-

119



7. Prozessbetrachtung der zweistufigen Druckfermentation

HR-Gas (ntp) MR-Gas (ntp) Flash-Gas (ntp)
995 m3/h 510 m3/h 6.5 m3/h
CH4 97 vol.-%
CO2 44,4 vol.-% CO2 3 vol.-% e
. CO2 1 vol.-%
Frischwasser
2.000 kg/h =

NaOH 58 kg/h
flissiger
Garrest

4670 kg/h

Maissilage
7240 kg/h
b )

Wasser 65 m-%
Lignin 9,1 m.-%

NaOH 2 m-%
Wasser 98 m-%

Buttersaure 3 m-%

NaOH 1 m-%
Wasser 95 m-%

Kreislaufstrom 18.511 kg/h

Abbildung 7.8.: Stoffstréme einer technischen zweistufigen Druckfermentation mit Kreislauffith-
rung h = 3,85 und NaOH Zugabe von 58 kg/h

volumen von Vizr= 608 m3. Das Riicklaufverhéltnis h = 3,85 vergréSSert das Reaktorvolumen
des HR auf

m (DMaissilage

Vur =1+ h)Tur - (7.27)

PMaissilage
was 2.950 m> entspricht.
Der Wasserstoffstrom ist "®y, = 25,9 kmol/h bzw. V®p, = 553 m?/h (ntp). Da die Loslichkeit
von Wasserstoff in Wasser sehr gering ist (Hp, r20= 8.270 MPa [100]) wird der geloste Anteil,
wie oben erldutert, vernachlassigt.
Der Wasserstoff im Hydrolysegas kann in einem Blockheizkraftwerk in Strom und Wéarme umge-
wandelt werden. Dadurch wiirden, mit einem thermischen Wirkungsgrad von e = 0,5 und
dem Heizwert von Wasserstoff Hy p, = 2,995 kWh/ m?> 828 kW Wirme erzeugt werden.
Zusétzlich kann das Methan im Schwachgas verwertet werden (0,5 m3/h, Hr cp, = 9,96 kWh/m?)
und stellt weitere 2,5 kW zur Verfiigung.
Der Wirmebedarf einer herkémmlichen Biogasanlage liegt bei etwa 0,4 - 0,7 kWh/m3 produzier-
tes Methan [I6]. Der zweistufige Aufbau und die thermophile erste Stufe fithren vermutlich zu
einem eher hohen Warmebedarf, weshalb der obere Grenzwert verwendet wird. Fiir einen Me-
thanproduktstrom von 500 m?/h, ergibt sich ein Wiarmebedarf von 350 kW. Die restlichen 505
kW koénnten zur Trocknung des festen Gérrestes eingesetzt werden, um diesen einer Verwertung
(Verbrennung oder Vergasung) zufiithren zu kénnen.
Falls eine COs-Abtrennung im MR-Gas notwendig ist, konnte die Wérme auch in einer Amin-

wésche eingesetzt werden.
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Eine weitere Verwendungsmoglichkeit des Hydrolysegases wére ein Einleiten in den Methanoge-
nesereaktor, wo es von den Bakterien teilweise zu Methan umgesetzt wiirde. Um dies abzuschét-
zen, sind allerdings weitere Untersuchungen zur Verweildauer und zur Einbringung notwendig.
Durch die Umsetzung des Hydrolysegases wiirden sich dariiber hinaus die spezifischen Gaspro-
duktionspotentiale ko, und kco, dndern, was zu einer verdnderten Gaszusammensetzung des

Methanogenesegases fithren wiirde.

7.4.5. Methanogenesereaktor und Methanogenesegasnutzung

Die Verweildauer fiir vollstdndigen Umsatz ist von der eingebrachten Sdurekonzentration ab-
hingig, und damit von der spezifischen Methanproduktion (vgl. Kapitel . Die technische
zweistufige Druckfermentation wird nach obigen Betrachtungen mit h = 3,85 betrieben, das
fihrt zu kop, = 0,71 mol/kg zugefithrter Fliissigkeit. Dies entspricht einem cqecin = 0,0505
kg/kg. Damit kann aus GI. mit der minimalen Reaktionsgeschwindigkeit die maximale
Verweildauer abgeschétzt werden. Fir U = 1 ist 7yyp = 102 h.

Diese Verweildauer muss fir die gesamte, vom HR eingetragene Fliissigkeit gewéhrleistet werden.

Die Kreislauffithrung h = 3,85 fiihrt zu einem Arbeitsvolumen von

(7.28)

Mit parRg,ein = 1.000 kg/m?3 und h = 3,85 ist der Massenstrom MO\ R ein = 31,6-10° kg/h. Damit
ist das Arbeitsvolumen 3.220 m?®. Werden noch 10 % Zuschlag fiir einen Gasraum angenommen
ergeben sich Vy;p = 3.542 m?.

Das erzeugte Gas hat einen Methangehalt von 97 mol-% und nur 3 mol-% COs und erfiillt damit
die Anforderung an den CO2-Gehalt nach den DVGW Arbeitsbléttern G260/G262 (vgl Tab[2.2)).
Fiir eine Einspeisung ins Erdgasnetz sind demnach nur noch Entschwefelung und Trocknung so-

wie eine Brennwertanpassung und Odorierung des Gases notwendig.

7.4.6. Energetische Betrachtung

Das bei 10 bar erzeugte Biogas kann direkt in eine Erdgasleitung mit bis zu 8 bar eingespeist
werden. Das Druckniveau der Leitung ist etwas niedriger gewahlt als das des Reaktors, um mog-
liche Druckerverluste auszugleichen. Fiir Leitungen mit bis zu 16 bar ist eine Nachverdichtung
nach dem MR notwendig. Der Energiebedarf fiir die Verdichtung von 10 auf 16 bar liegt bei
0,026 kWh/m? Methan.

Das Pumpen der Fliissigkeit auf den Druck im Methanogenesereaktor benétigt ebenfalls elek-
trische Energie. Das Fliissig-Gas-Verhéltnis nach Gleichung (|7.14]) ist ohne Kreislauffithrung ¢
= 0,008. Mit h= 3,85 steigt dieser Wert auf ¢ = 0,04. Damit liegt das spezifische Lésemit-

telverhaltnis unter den angtrebten 0,1. Der spezifische Leistungsbedarf fiir das Pumpen der
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Fermentationsfliissigkeit und die hypothetische Gasverdichtung auf den Prozessdruck ist in Ab-
bildung gezeigt. Bei 10 bar wire der Leistungsbedarf der Gasverdichtung 0,13 kWh/m?. Das

0,4r
— (Gasverdichtung
0351 = == F|{issigkeit Pumpen h =0
’ Flissigkeit Pumpen h = 3,85
0,3F
=
o> 025F
£
e
= 02r
4
£
. 0,15}
o
0,1F
0,05F
0 ————1—__?_F_1__1_1_—1
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

Pur in bar

Abbildung 7.9.: Spezifischer Leistungsbedarf fiir eine Gasverdichtung auf Prozessdruck im Ver-
gleich zum Pumpen der Fliissigkeit mit und ohne Kreislauffithrung

Pumpen der Fliissigkeit benétigt dagegen nur 1,9 % (0,0016 kWh/m?) dieses Leistungsbedarfs.
Auch mit Kreislauffithrung ist der Leistungsbedarf fiir das Pumpen auf 10 bar nur 9,6 % (0,0094
kWh/m?) des Leistungsbedarfs einer Gasverdichtung des erzeugten Gases. Wird die Nachver-
dichtung auf 16 bar hinzugezihlt, benétigt die Druckfermentation 0,035 kWh/m? Methan. Der
Verdichtungsaufwand fiir ein herkémmlich erzeugtes Biogas in der Aufbereitung und Einspeisung
auf 16 bar wurde in Kapitel zu 0,2 kWh/m? Methan abgeschitzt. Fiir die Erzeugung eines
Biogases mit 97 mol-% Methan bei 16 bar mit zweistufiger Druckfermentation werden lediglich
19 % der elektrischen Leistung der Gasverdichtung einer herkémmlichen Biogaserzeugung und

-aufbereitung benoétigt.

7.4.7. Investitionsbetrachtung

Eine detaillierte Wirtschaftlichkeitsbetrachtung wiirden den Rahmen dieser Arbeit sprengen.
Dafiir wird auf den Projektbericht des Forschungsprojektes B2G verwiesen, in dessen Kontext
diese Arbeit durchgefithrt wurde [I01]. Hier wird im Folgenden lediglich eine kurze Abschétzung
des Investitionsbedarfs gezeigt. Dadurch soll der zusétzliche Investitionsbedarf der zweistufigen

Druckfermentation aufgezeigt werden und moglichen Einsparungen gegeniibergestellt werden.

Eine herkémmliche Biogasanlage mit 500 m®/h Methanproduktion (ohne Gasaufbereitung) hat
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eine Investition von etwa 6,3 Mio €[20]. Es wurde angenommen, dass ein Investitionsbedarf in
dieser GroSSenordnung bestehen bleibt fiir den Hydrolsereaktor, Lager, MSR, Verrohrung, etc.
Zusatzlich ergibt sich der Investitionsbedarf fiir den unter Druck betriebenen Methanogenesere-
aktor. Dieser wurde exemplarisch bei einem Riicklaufverhéltnis von h = 4 berechnet (festgelegt
nach den Ergebnissen aus Kapitel . Dafiir wurde in einem ersten Schritt der MR, grob aus-
gelegt und daraus die bendtige Masse an Stahl bestimmt. Ausgehend von der Stahlmasse, dem
Stahlpreis und einem Faktor 3 fiir die Fertigung wurde der Preis abgeschétzt. Der Reaktor wird
aus 1.4301 Edelstahl gefertigt, dessen Preis mit 4000 €/t veranschlagt wurde (Bezugsjahr 2012)
[102]. Die Stahlmasse wurde aus dem Reaktorvolumen nach Vg = 71} r PR, f1,ein berechnet
(Rechnung siehe Anhang . Die bendtigte Stahlmasse belduft sich bei einem Betriebsdruck
von 10 bar auf 174,4 t Edelstahl. Es ergibt sich damit ein Investitionsbedarf von etwa 2,1 Mio

€ fiir den Methanogenesereaktor.

Durch die Bereitstellung des Produktgases auf erhdhtem Druckniveau (10 bar) und mit hohem
Methangehalt (97 mol.-%) kann ein (redundant ausgelegter) Verdichter sowie eine Kohlenstoft-
dioxidentfernung entfallen. Dadurch werden etwa 0,8 Mio € fiir die Verdichter und 1,8 Mio € fiir
eine Aminwésche eingespart. Die Einsparungen von 2,6 Mio € gleichen demnach den erhéhten

Investitionsbedarf von 2,1 Mio € aus.

7.4.8. Erkenntnisse dieser Arbeit fiir den technischen MaSSstab

Die in diesem Kapitel gezeigten Berechnungen zeigen deutlich das Potential der zweistufigen
Druckfermentation auf.

Durch eine geschickte Kreislauffihrung des entspannten Fliissigkeitsstromes in den Hydrolyse-
reaktor (h=3,85) sowie eine Zugabe von Puffer (NaOH) kann der pH-Wert in der Hydrolyse
pHpgr oberhalb des kritischen Wertes von 6,3 gehalten werden. Kombiniert mit einer Frischwas-
serzugabe kann nach den Berechnungen ein Gas mit 97 % Methan bei 10 bar erzeugt werden.
Dieses methanreiche Biogas konnte ohne weitere CO2 Abtrennung in eine Erdgasleitung (H-Gas

oder L-Gas) eingespeist werden.

Die entstehenden Gasstrome in der Hydrolyse und der Entspannungsstufe enthalten einen ho-
hen Anteil brennbarer Gase (55,6 vol.-% Ha bzw. 99 vol.-%CH,) und kénnen energetisch genutzt
werden. Es werden 46% der durch die Maissilage eingebrachte Heizwert Energie im Methan des
MR-Gases gebunden. 15,4% sind im HR-Gas und 0,05% im Entspannungsgas gebunden. Wei-
tere 36,2 %der Heizwert-Energie verbleiben im festen Gérrest. Eine Verbrennung von HR- und
Entspannungsgas konnte Warme bereitstellen um einerseits die Reaktoren zu heizen und anderer-

seits den festen Gérrest zu trocknen um ihn einer weiteren energetischen Verwertung zuzufiihren.
Selbst bei einer Einspeisung bei 16 bar benéttigen die Nachverdichtung und das Pumpen der

Fliissigkeit in der zweistufigen Druckfermentation nur 19 % der elektrischen Leistung der Gas-

verdichtung von herkémmlich erzeugtem und aufbereitetem Biogas. Der Leistungsbedarf kann
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demnach um fast 80 % gesenkt und die Gasaufbereitung deutlich vereinfacht werden.
Der Investitionsbedarf steigt durch die zweistufige Druckfermentation nicht an, da die erhoh-

te Investition fiir den Druckreaktor durch Einsparungen bei den Gasverdichtern und bei der

Gasaufbereitung ausgeglichen werden.
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Hintergrund und Zielsetzung

Die Aufbereitung und Einspeisung von Biogas in das Erdgasnetz leistet in Deutschland einen
wichtigen Beitrag zur regenerativen Strom- und Wéarmeproduktion. Die vorliegende Arbeit be-
schiftigt sich mit der Biogaserzeugung in einer zweistufigen Druckfermentation, durch die die
Erzeugung, Aufbereitung und Einspeisung von Biogas in ein Erdgasnetz effizienter werden soll.
Durch den zweistufigen Ansatz kann nach der ersten Stufe (Hydrolyse/Versiuerung) eine fest-
fliissig Phasentrennung angeordnet werden, die den Einsatz faserreicher Substrate, wie Maissilage
ermoglicht. Der neue Aspekt einer Methanerzeugung unter erhéhtem Druck in der zweiten Stufe
(Methanogenese) ldsst auf hauptsichlich zwei Vorteile fiir die Gasaufbereitung und -einspeisung
hoffen.

Erstens bewirkt ein erhdhter Druck wéihrend der Gasbildung eine verstédrkte Absorption der
Gase in der Fliissigkeit, insbesondere des Kohlenstoffdioxids. Die Karbonatbildung in der Fliis-
sigphase fiihrt dariiber hinaus zu einer vom pH-Wert abhéngigen chemischen Absorption von
COs. Die selektive Bindung von COs in der Fliissigkeit bewirkt eine Anreicherung von Methan
in der Gasphase. Dies vereinfacht die nachfolgende Gasaufbereitung.

Zweitens wird ein oft notwendiges Verdichten des Gases durch energetisch giinstigeres Pumpen
von Fliissigkeit ersetzt.

Ziel dieser Arbeit war es, ein vertieftes Prozessverstdndnis der zweistufigen Druckfermentation
zu entwickeln. Dafiir wurden Berechnungsmodelle entwickelt, die die Vorgéinge im druckbetrie-
benen Methanogenesereaktor beschreiben und insbesondere die Auswirkungen des Drucks und
der Prozessfithrung auf den Methangehalt im Biogas aufzeigen. Im Rahmen der Modellentwick-
lung wurden experimentelle Untersuchungen durchgefiihrt. Ein besonderer Schwerpunkt lag auf
der Beschreibung der Gasloslichkeit, des pH-Wertes sowie der Gasbildung. Aufbauend auf den
vorbereitenden Untersuchungen wurde tiber Stoftbilanzen eine Modellbeschreibung erstellt und
mit experimentellen Daten einer Laboranlage der Landesanstalt fiir Agrartechnik und Bioener-
gie der Universitdt Hohenheim (LAB) validiert.

Die in diesen Untersuchungen und mit der Modellbeschreibung gesammelten Erkenntnisse wur-
den auf die Verfahrensfiihrung einer zweistufigen Druckfermentation im technischen MaSSstab
angewandt. Dadurch konnte das Potential der zweistufigen Druckfermentation auch {iber den

momentanen experimentellen Stand hinaus aufgezeigt werden.
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Methoden und Ergebnisse
Untersuchungen zur Gasloslichkeit, zum pH-Wert und zur Gasbildung

Die Gasloslichkeit wird durch im Losemittel enthaltene Salze und fiir CO9 besonders durch den
pH-Wert beeinflusst. Daher wurde fiir Kohlenstoffdioxid eine Berechnungsmethode fiir einen
scheinbaren Henrykoeffizienten aufgestellt und durch eigene Messungen validiert. Die erwartete
Verstiarkung der CO9-Absorptionsfahigkeit der Fermentationsfliissigkeit bei erhohtem pH-Wert
durch die Bildung von Kohlensédure konnte bestatigt und quantifiziert werden.

Die Gasloslichkeit von Methan in Fermentationsfliissigkeit wurde gemessen und mit einem der
Literatur entnommenem Ansatz korreliert. Die Loslichkeit von Methan édnderte sich in Fermen-
tationsfliissigkeit im Vergleich zu Wasser kaum.

Der pH-Wert ist ein wichtiger Prozessparameter in der Biogasbildung und wird durch einen
erhohten Druck und damit COs-Partialdruck in der Druckfermentation beeinflusst. Um diesen
Einfluss zu quantifizieren, wurde eine Berechnungsmethode fiir den pH-Wert in Abhéngigkeit
vom COs-Partialdruck, von der Carbonsédurenkonzentration, von den anorganischen Sduren und
von den anorganischen Basen aufgestellt. Zudem wurden Realeffekte in der Gasphase iiber Re-
algasfaktoren und in der Fliissigphase {iber Aktivitdtskoeffizienten beriicksichtigt. Die Berech-
nungsmethode wurde mit Modellmedien und Fermentationsfliissigkeit (ex-situ) validiert. Das
Verhalten des pH-Wertes in einem Labor Druckfermenter konnte abgebildet werden, und die
dort herrschende Basenkonzentration wurde bestimmt.

Eine Untersuchung der Gasproduktion im Labor-Druckfermenter, einem Festbett-Biofilm-Reaktor,
identifizierte die Gasbildung durch die Mikroorganismen als den geschwindigkeitsbestimmenden
Schritt, wobei ein leichter Einfluss der Diffusion im Biofilm nicht auszuschlieSSen ist. Eine weitere
Untersuchung der Gasproduktion gab Aufschluss iiber die scheinbare Reaktionsgeschwindigkeit
und erméglichte eine Abschétzung der notwendigen Verweildauer in einem volldurchmischten,
kontinuierlichen Reaktor. Fiir eine Raumbeladung von 10 kg CSB/(m3d) sollten demnach eine
Verweildauer der Fliissigkeit im Methanogenesereaktor von 2 Tagen ausreichend sein um einen

nahezu vollstdndigen Umsatz der zugefithrten Néahrstoffe zu erreichen.

Modellbeschreibung einer Laboranlage zur zweistufigen Druckfermentation

Die Laboranlage zur zweistufigen Druckfermentation wurde mit Batch-Hydrolysen und einer
Druckfermentation bei bis zu 9 bar betrieben. Die zweistufige Prozessfithrung erzeugte bereits
drucklos ein Biogas mit 67 mol-% Methan aus Maissilage. Ein erhohter Prozessdruck von 9 bar
steigerte den Methangehalt weiter auf etwa 76 mol-%.

Die spezifische Gasbildung bezogen auf den zugefithrten chemischen Sauerstoffbedarf (CSB)
blieb mit steigendem Druck fiir Methan und Kohlenstoffdioxid im Rahmen der Schankungsbrei-
te konstant bei 0,012+0,001 mol/(g CSB) fiir CO2 und bei 0,014+0,001 mol/(g CSB) fiir CHa.
Der erhéhte Druck von bis zu 9 bar hatte keine negative Auswirkung auf die Gasbildung. Das
Gas wurde mit im Mittel 54 mol-% Methan gebildet, was einen gewohnlichen Biogas entspricht.
Durch die Absorption von COs in der Fliissigphase hat das entweichende Biogas jedoch den
deutlich héheren Methananteil.
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In einer modellgestiitzten Sensitivtédtsanalyse beziiglich des Methangehaltes im Biogas wurden
die Kreislauffithrung von Flissigkeit, eine weitere Druckerhhung und besonders der pH-Wert
im Methanogenesereaktor als viel versprechende Betriebsparameter fiir eine Optimierung iden-
tifiziert. Diese Mo6glichkeiten wurden einzeln untersucht.

Eine 6-fache Riickfiihrung von Fliissigkeit {iber die Entspannungsstufe in den Methanreaktor
erhohte in den Experimenten der LAB den Methangehalt im MR-Gas bei 9 bar um etwa 10
%-Punkte auf 88 mol-% Methan. Gleichzeitig wird jedoch auch der Methanverlust in das in der
Entspannungsstufe freiwerdende Entspannungsgas deutlich erhoht, von 2 % auf knapp 20 % des
erzeugten Methans.

Eine weitere Kreislauffithrung fiithrt Fliissigkeit iiber die Hydrolyse/Versduerung, in der ein nied-
rigerer pH-Wert herrscht und erh6ht dadurch den Methangehalt im Biogas. In einem kontinuier-
lich betriebenen Hydrolysereaktor ist eine Riickfithrung von entspannter MR-Fliissigkeit in den
HR allerdings auch ein Instrument, um dort den pH-Wert zu regeln. Die Kreislauffithrung sollte
in erster Linie fiir diese Regelung eingesetzt werden. Die Erh6hung des Methangehaltes kann als
positiver Nebeneffekt angesehen werden. Dieser Kreislaufstrom erhéht ebenfalls den Methanver-
lust in der Entspannungsstufe. Es sind jedoch kleinere Fliissigkeitsstrome vonnéten und dadurch
ist der Methanverlust kleiner als durch die Kreislauffithrung iiber eine Entspannungsstufe.

Der Druck in der Methanogenese kann aus Sicht der Prozesstabilitdt noch erh6ht werden, sofern
der pH-Wert geregelt wird und gréSSer als 6,5 gehalten wird. Dies wiirde zu héheren Methange-
halten im Biogas fiithren, jedoch auch den Energiebedarf fiir das Pumpen der Fliissigkeit erh6hen.
Als effektivstes Werkzeug ergab sich der pH-Wert im Druckreaktor. Eine Erhéhung auf 7,7 wiir-

de zu einem Methangehalt im Biogas von 97 mol-% fithren (bei 9 bar).

Kleinere Kreislaufstrome sind auch vom energetischen Gesichtspunkt her wiinschenswert. Der
energetische Vorteil von Pumpen von Fermentationsfliissigkeit im Vergleich zum Verdichten des
erzeugten Gases wurde rechnerisch untersucht. Um einen deutlichen energetischen Vorteil auch
bei hoheren Driicken zu erzielen sollte das Verhéltnis von Fliissigkeitsstrom zu Gasstrom (spe-

zifisches Losemittelverhéltnis ¢) kleiner 0,1 sein.

Prozessbetrachtung

AbschlieSSend wurden die gesammelten Erkenntnisse exemplarisch auf eine Anlage im techni-
schen MaSSstab (Erzeugung von 500 m® CHy /h NTP) angewandt. Durch eine Kombination
aus einer Kreislauffithrung iiber den Hydrolysereaktor mit h=3,85, eine Frischwasserzugabe nach
der Hydrolyse und eine Pufferzugabe (NaOH) in den Methanogenese Reaktor kann nach den
Berechnungen ein Gas mit 97 % Methan bei 10 bar erzeugt werden. Dieses methanreiche Biogas
konnte ohne weitere COg Abtrennung in eine Erdgasleitung (H-Gas oder L-Gas) eingespeist
werden.

Das spezifische Losemittelverhéltnis liegt mit dieser Verfahrensfithrung bei 0,04, ist also kleiner
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8. Zusammenfassung und Ausblick

als die geforderten 0,1. Bei einer Einspeisung bei 16 bar benétigen die Nachverdichtung und
das Pumpen der Flissigkeit in der zweistufigen Druckfermentation nur 19 % der elektrischen
Leistung der Gasverdichtung von herkémmlich erzeugtem und aufbereitetem Biogas. Der Leis-
tungsbedarf kann demnach um fast 80 % gesenkt und die Gasaufbereitung deutlich vereinfacht
werden.

Der Investitionsbedarf steigt durch die zweistufige Druckfermentation nicht an, da der erhdhte
Investitionsbedarf fiir den Druckreaktor durch Einsparungen bei Gasverdichtern und bei der
Gasaufbereitung ausgeglichen wird.

Das vermutete Potential der zweistufigen Druckfermentation die Gesamtprozesskette aus Bioga-
serzeugung, Gasaufbereitung und Einspeisung in ein Erdgasnetz effizienter zu gestalten konnte

in der vorliegenden Arbeit bestatigt werden.

Ausblick

Die Pufferzugabe ist bisher noch nicht experimentell untersucht. Ein moéglicher Einfluss des
Puffers auf die Gasbildung durch Hemmung der Mikroorganismen sollte im LabormaSSstab un-
tersucht werden. Fine weitergehende Analyse der MR-Fliissigkeit kénnte auch noch weiteren
Aufschluss iiber die Herkunft der vorhandenen, nicht identifizierten puffernden Substanzen ge-
ben.

Der diffusive Transport der Edukte im Biofilm konnte im Rahmen dieser Arbeit nicht detailliert
untersucht werden. Eine genauere Untersuchung von Struktur und Dicke des Biofilms konnte
weitere Erkenntnisse zum Prozessverstéandnis liefern.

Zur Loslichkeit von Methan in komplexen wéssrigen Medien sollten noch weitere Untersuchun-
gen durchgefiihrt werden um die Ubereinstimmung von experimentellen Daten und dem Ansatz
aus der Literatur zu verbessern.

Die Kombination einer kontinuierlichen Hydrolyse mit der Druckfermentation sollte im Labor-
maSSstab experimentell untersucht werden, um die in dieser Arbeit getroffenen Annahmen (z.B.

pH-Wert, Hydrolysegaszusammensetzung) zu tiberpriifen.
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9. Summary and Outlook

Background and Objective

Biogas up-grading and injection into a natural gas grid contributes to a renewable power and
heat production in Germany . This work deals with a two-stage pressurized biogas production,
which is intended to increase the efficiency of biogas production, up-grading and injection into
a natural gas grid.

The two-stage setup enables the use of high-fiber substrates, such as maize silage by incorpo-
rating a solid-liquid phase separation after the first stage, the hydrolysis/acidification. The new
aspect of methane production under elevated pressure in the second stage (methanogenesis) pro-
mises two main advantages. Firstly, due to the elevated pressure during gas production more gas
absorps in the liquid phase, especially carbon dioxide. Furthermore the production of carbonate
in the liquid phase leads to a pH-value dependent chemical absorption of carbon dioxide. This
selective absorption of CO9 causes a methane enrichment in the gas phase, which simplifies the
subsequent gas up-grading. Secondly, an often nessecary gas compression can be replaced by

pumping of liquid, which in general needs less energy.

It was the objective of this work to create a deeper understanding of the process of two-stage
pressurized fermentation. To achieve this mathematical models were developed which describe
the methanogenesis reactor and especially the effects of pressure and process management on
the resulting biogas composition. Within the scope of the model development experiments on
gas solubility, pH-value and gas production were conducted. A model description with mass ba-
lances of the methanogenesis reactor was developed and validated with experimental data of a
laboratory sized pressurized fermentation located at the State Institute of Agricultural Enginee-
ring and Bioenergy of the University of Hohenheim (LAB). The herewith gained findings were
applied to determine an optimized process management of a two-stage pressurized fermentation
at technical scale. This was inteded to show the potential of two-stage pressurized fermentation

beyond the current experimental state of the process.

Methods and results
Study of the gas solubility, of the pH-value and of the gas production

Gas solubility is influenced by salts in the solvent and for CO; especially by the pH-value. There-
fore a calculation method for an apparent Henry coefficient was developed and validated by own

measurements. The expected increase of CO5 absorption at elevated pH-values was confirmed
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9. Summary and Outlook

and quantified.

Gas solubility of methane in fermentation liquid was measured and compared to a correlation
that was taken from literature. The solubility of methane hardly changed compared to water.
The pH-value is a crucial process parameter in biogas production and is influenced by pressure,
namely by the COq partial pressure. In order to quantify the influence a calculation method
for the pH-value was developed, incorporating CO4 partial pressure, concentration of carbonic
acids, of inorganic acids and of inorganic bases. Additionally real effects in the gas phase and
the liquid phase were considered. The calculation method was validated with model liquids and
(ex-situ) fermentation liquid. The behavior of the pH-value in a laboratory sized pressurized
fermenter was reproduced and the base concentration in the fermenter was determined.

A study of the gas production in the laboratory sized pressurized fermenter, a fixed-bed biofilm
reactor, identified the gas production by the microorganisms as the rate limiting step. However,
a slight influence of diffusion in the biofilm cannot be excluded. A further study of gas pro-
duction revealed the apparent reaction rate and hence enabled an assessment of the necessary
retention time in a completely mixed, continuous methanogenesis reactor. At a loading rate of
10 kg CSB/(m3d) a hydraulic retention time of 2 days should be sufficient for nearly complete

conversion of the nutrients.

Modell description of a laboratory sized two-stage pressurized fermentation

The laboratory sized two-stage pressurized fermentation was run with batch hydrolysis reactors
and a pressurized fermenter at up to 9 bars. The two-stage process produced unpressurized a bio-
gas with 67 mol-% methane. An elevated process pressure of 9 bar increased the methane content
to about 76 mol-%. The specific gas production related to chemical oxygen demand remained
constant with increasing pressure, at 0,012+0,001 mol/(g CSB) for CO2 und at 0,0144-0,001
mol/(g CSB) for CHy. The elevated pressure of up to 9 bar did not show a negative effect on
the gas production. The gas was produced with 54 mol-% methane, resembling a normal biogas.
The absorption of CO2 in the liquid phase leads to the considerably higher methane content in
the biogas.

A model based sensitivity study relating to the methane content in the biogas revealed a liquid
circulation, a further increase of pressure and especially an increase of pH-value as promising
parameters for an optimization. The effects of the individual parameters were examined in this
work.

A 6-fold circulation of liquid via a depressurization stage increased the methane content of the
biogas at 9 bars by about 10 % to 88 mol-% methane, in the experiments conducted by the LAB.
At the same time the methane loss into the decompression gas also was significantly increased,
from 2 % to nearly 20% of the produced methane.

In another liquid circulation the liquid is directed through the hydrolysis/acidification reactor
with a lower pH-value and thereby increases the methane content of the biogas. Such a circu-

lation of decompressed liquid however is also a tool to control the pH-value in a continuously
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operated hydrolysis reactor and this is how it should preferably be used. An increased methane
content can be seen as a positive side effect. This circulation also increases the methane loss in
the decompression stage, but as it is more effective the liquid flow is lower (3-4-fold circulation)
and hence the methane loss is lower, too.

Pressure in the methanogenesis reactor can be further increased while maintaining a stable
process if the pH-value is controlled and remains above 6.5. This would increase the methane
content in the biogas, but also the energy demand for pumping the liquid.

The most effective tool to increase the methane content of the biogas seems to be the pH-value
in the pressurized fermenter. A pH-value of 7.7 would increase the methane content in the biogas
to 97 mol.-% (at 9 bars).

Smaller circulation flows and moderate pressure are favorable considering energy demand. The
energetic advantage of pumping liquid compared to gas compression was calculated. In order to
achieve a substantial advantage even at a high process pressure the ratio of liquid flow to gas

flow (specific solvent ratio ¢) should be below 0.1.

Process considerations

The findings of this work were applied to a technical scale process producing 500 m® CHy /h
(NTP). A combination of liquid circulation via the hydrolysis reactor, fresh water addition after
hydrolysis and base addition (NaOH) in the methanogenesis reactor were identified as optimized
process management, leading to 97 mol-% methane in the biogas at 10 bars. This biogas could
be injected in a natural gas grid (H-gas or L-gas) without additional CO9 removal.

The investment is not increased by two-stage pressurized fermentation compared to conventional
biogas production. This is because the increased investment of the reactor is balanced by savings
on the gas compressors and within the gas up-grading.

The assumed potential of two-stage pressurized fermentation to make biogas production, up-

grading and injection into a gas grid more efficient was hence confirmed in this work.

Outlook

The base addition is not yet experimentally investigated. A possible inhibiting influence of the
base on the microorganisms should be studied at laboratory scale. Furthermore could a deeper
analysis of the (ex-situ) fermentation liquid from the methanogenesis reactor give more insight
into the nature of the unidentified buffering substances.

The solubility of methane in complex aqueous solutions should be further investigated in order
to improve the accordance of measurement and literature.

The diffusive transport of the educts in the biofilm could not be studied in more detail within
the scope of this work. A further investigation of structure and thickness of the biofilm could
help to improve process understanding.

A combination of a continuous hydrolysis reactor with a pressurized fermentation should be
investigated, in order to verify the assumptions (e.g. pH-value, hydrolysis gas composition) in

this work.
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10. Symbolverzeichnis

Lateinische Buchstaben

Symbol Bezeichnung Definition Einheit

A Fliche L? m?

Ag Debye-Hiickel-Konstante Gl. (3.12 %1/2

Ag Debye-Hiickel-Pitzer Konstante Gl 1} -

a; Aktivitat eines Stoffes i exp (%) -

apRr Temperaturabhingiger Koeffizient Gl |i I‘;‘—;
in Peng-Robinson Zustandsgleichung

Apg HilfsgréSSe in GL (3.6) -
Peng-Robinson Zustandsgleichung

a* Beschleunigung ‘ZQL =

Bvyiri erster Virialkoeffizient Gl || %‘5
des Gases i

Bpr Raumbeladung Gl. 1' %

bpr Koeffizient in Gl |i “I;—(g}
Peng-Robinson Zustandsgleichung

Bpr HilfsgroSSe in GL (3.7) §
Peng-Robinson Zustandsgleichung

C volumen- bzw. massenbezogene T bzw. 2t krrnng?l
Stoffmengenkonzentration
eines Stoffes i

ch Massenkonzentration 7 %
eines Stoffes i

CSB Chemischer Sauerstoffbedarf DIN 38409 [19] ;—%

Diim Diffusionskoeffizient von i :Sgi mTQ

Oz

im Loésemittel Im

dPhase Grenzschichtdicke L m

e Elementarladung 1,60-10719 [72] As

E Energie verschiedene kJ

Fa Faradaykonstante N, -e %
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Symbol Bezeichnung Definition Einheit

F Kraft m-a* kgs;n

G Freie Enthalpie G=U+pV -TS kJ

h Kreislaufverhéiltnis iiber HR al. -

H;m Henrykoeffizient des Gases i GL MPa
im Losemittel Im

H¢o, 1m  scheinbarer Henrykoeffizient von CO2  GL MPa
im Losemittel lm

i’)lm einheitenloser Henrykoeffizient GL -

Hy, Heizwert des Stoffes ¢ DIN 5499 i—;

Hs; Brennwert des Stoffes 4 DIN 5499 %

I Stromstérke BasisgroSSe A

I, Ionenstéarke Gl n{(‘—gl

Ko Affinitatskonstante ﬁzac(Afg“ = Imaz -

K, Séaurekoeffizient des Stoffes i Gl und -

kg Boltzmann-Konstante 1,38-10723 [72] &

ki spezifische Gasbildung MR (I)?w";; ’; — klélgol
des Gases i

ki Phase  Stoffdurchgangskoeflizient Gl 5

12 spezifisches Losemittelverhéltnis Gl -

L Lénge BasisgroSSe m

L. charakteristische Lange unterschiedlich m

Z\Z Molmasse eines Stoffes i % k;gol

m Masse BasisgroSSe kg

m; Stoffmengenbeladung n;’? “ﬁ—gl
(Molalitét) eines Stoffes i

mo Bezugsmolalitét 1 325 ol

n; Stoffmenge eines Stoffes i BasisgroSSe mol

N Anzahl n; Ny, -

N, Avogadro-Konstante 6,02:10%3 [72] =

P Druck %(3 AL Pa

pH pH-Wert Gl. -

P Leistung % W

P’ spezifische Leistung Gl. kW /(m?/h)
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10. Symbolverzeichnis

Symbol Bezeichnung Definition Einheit
Q elektrische Ladung [ Idt As
r Kreislaufverhéaltnis GL 1) -
iiber Entspannungsstufe
TPDH MasSS fiir Ionenradius empirisch bestimmter Parameter [62] -
R Gaskonstante 8,31 [12] 3
Tac Abbaurate Essigsiure d;—%c rﬁi
%((" —00) 1
Tmaz maximale Reaktionsrate —dAe—= 5
MO
; 9 Etherm J
S Entropie AS = [ SEthem i
Sh Sherwood Zahl BDfi‘ch -
T Temperatur BasisgroSSe K
t Zeit BasisgroSSe S
U Geschwindigkeit % =
uf mittlere Beweglichkeit der Ylonenl %2
Tonen I in Losung
U innere Energie W + Fiherm kJ
U; Umsatz der Komponente i %ﬂ -
U’ elektrische Spannung ? A%
v Volumen L3 m?3
v partielles Molvolumen geléstes Gas i gy‘f (@im — 0)
bei unendlicher Verdiinnung
. 1 3
ARV Standardreaktionsvolumen Gl |) o~
Um molares Volumen % ;‘1‘031
"x; Stoffmengenanteil des Stoffes i p— o -
ges,
in Fliissigphase
M Massenanteilanteil des Stoffes i . 7 -
ges,
in Fliissigphase
Yi Stoffmengenanteil des Stoffes i P— -
lges,gas
in Gasphase
Yoenro  Ausbeute der m@i\%km”ﬂrgaﬂmsme" -
’ Essigsdure
Mikroorganismenbildung
Yen, Ausbeute an Methan im Gasstrom k  Gl. 1' -
Zi Ladungszahl des Tons i (% -
Arbeit F-L J
Z Realgasfaktor =7 -
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Griechische Buchstaben

Symbol Bezeichnung Definition Einheit
3
Q@ Parameter zur Berechnung von ~yq GL 1l o
Bi.Phase Stofftransportkoeflizient 1: g p» 5
des Stoffes i in Phase Phase
€0 Dielektrizitdtskonstante 8,85-10712 [72] &
des Vakuums
€r Dielektrizitdtskonstante % -
v Aktivititskoeffizient GL (3.9) .
Index =+: fiir Ionen
Index 0: fiir Nicht-Tonen
K elektrische Leitfahigkeit ﬁ %
5 3/2
A Parameter zur Bestimmung von & Gl (3.17 S (m—l)
m mo.
Ao Parameter zur Bestimmung von & Fa ujz; il“(‘j
75 chemisches Potential des Stoffes i g—i i %
Loi chemisches Potential des Stoffes i %h#LnW -0 %gl
bei unendlicher Verdiinnung
ur dynamische Viskositét m %
einer Flissigkeit f1
. PG/’LLS
n Wirkungsgrad e -
d 1
"P Stofftransportstrom v e
"o flichenbezogener Stofftransportstrom d‘Z"A %
Uy Verhéltnis der Gasbildungsstrome GL 1) -
™ Kreiszahl 3,14 [72] -
Pi Dichte des Stoffes i T %
O, MR Produktionsstrom % Wandlung mTOl
T Verweildauer - q}fm S
7! Schubspannung % €A Pa
v kinematische Viskositét % mT?

VProdukt,Edukt

£
¢

Stochiometriekoeffizient
Verhéltnis gemessene zu prod. Stoffmenge

Polytropenexponent

"®Produkt (Uprodukt = 1)

" P Edukt

Gl

pV ¢=konstant

135



10. Symbolverzeichnis

Abkiirzungen und Indizes

Abkiirzungen und Indizes Bezeichnung

a Anion

ac Essigsédure

abg abgebaut

aus ausstromend

bas basisch wirkende Komponenten
batch Zeitraum zwischen zwei Fiitterungen
bf Biofilm

c Kation

cr am kritischen Punkt

CSB chemischer Sauerstoffbedarf
CSTR vollstéindig durchmischter Reaktor
DB Druckbehélter

DS Dampfsittigung

€ Einheitsvektor

€ Flachennormalvektor

fl Flissigphase

ein einstromend

ely Elektrolylosung

gas Gasphase

ggw Gleichgewicht

GR Gasraum

HR Hydrolysereaktor

HRT Hydraulische Verweildauer

ij Stoffspezies

Im Losemittel

n bei Normbedingungen (273 K, 1,0 bar)
OTS Organische Trockensubstanz

prod produziert

PDH Pitzer-Debye-Hiickel

VB Vorbehélter

vfa Carbonséuren als Essigsauredquivalente
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Abkiirzungen und Indizes

Bezeichnung

vor
MO
MR
nach

PR

TIC

Vir
VS
7B

vor Expansion in Druckbehélter
Mikroorganismen
Methanogenesereaktor

nach Expansion in Druckbehélter
Peng-Robinson

Reaktor

Gesamtkonzentration inorganischer Kohlenstoff

(total inorganic carbon)
Virialgleichung
abbaubare Feststoffe

Zwischenbehélter

137



A. Zweistufige Fermentation

Die jeweils optimalen Bedingungen fiir die beiden Abbaustufen sind in Tab. gezeigt. In
Abbildung[A.]sind die Fermentationsfliissigkeiten aus der Hydrolyse und aus der Methanogenese

gezeigt. In Tab. sind Untersuchungen zur zweistufigen Fermentation zusammengestellt.

Tabelle A.1.: Optimale Prozessparameter in den Abbaustufen ([6] [7] [L7] [40]).

EinflussgroSSe Hydrolyse/Versduerung Methangirung
Temperatur mesophil: 30 - 40 C mesophil: 30 - 40 C

thermophil: 50 - 60 ¥C thermophil: 50 - 60 rC
pH-Wert 5,0 -6,5 6,5- 7,8
Verdopplungsszeit 0.04-03d HAQ é g;)tg:.l(?,?lé_l 3E)S;de
C:N - Verhaltnis 10 - 45 20 - 30
Feststoffgehalt <40 % TS <30 % TS
Redox-Potential -300 - +400 mV < -250 mV
Néhrstoffbedarf C:N:P:S 500:15:5:3 600:15:5:3
Spurenelemente keine spez. Anspriiche essentiell:

Ni, Co, Mo, Se
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Abbildung A.1.: Links: HR-Fliissigkeit, rechts: MR-Fliissigkeit
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B. Stoffdaten

B.1. Zustandsgleichungen

Neben der in Kapitel vorgestellten Peng-Robinson Zustandsgleichung gibt es weitere An-
sitze zur Beschreibung des Realgasverhaltens. Am gebréduchlichsten ist sicherlich die Virialglei-
chung. Sie ergibt sich aus der Taylorentwicklung der Zustandsgleichung nach dem Volumen bis
zum zweiten Glied [58]:

(B.1)

Byir(T
pV:nRT(HV’())

Vin
Hier bezeichnet V' das Volumen, n die Molanzahl, R die ideale Gaskonstante und By;-(T) den

ersten Virialkoeffizienten in Abhéngigkeit von der Temperatur.
Der Kompressionsfaktor Z = pV/(nRT') kann aus Gl. (B.1)) berechnet werden:

BVir(T)
Z=14+———— B.2
* V/n (B.2)
Fiir V gilt das ideale Gasgesetz: V = nRT/p.
BVir(T)p
Z=14+ — B.
+ RT (B.3)

In Abb.[B.I]sind Realgasfaktoren von C'O3 nach der Peng-Robinson Zustandsgleichung, der Vi-
rialgleichung und der Redlich-Kwong-Gleichung (bis 45 bar, nach [54], Berechnung nicht darge-
stellt) gezeigt. Die von der Virialgleichung und von der Redlich-Kwong-Gleichung vorhergesagten
Werte weichen kaum voneinander ab. Die beste Ubereinstimmung mit den im VDI Wéirmeatlas

[103] aufgefithrten Messwerten zeigen jedoch die von der Peng-Robinson-Gleichung berechneten
Realgasfaktoren. Diese wurde daher in Kapitel fiir COy verwendet.

Fiir Methan wird neben der Peng-Robinson- und der Virialgleichung die eigens fiir Kohlenwas-
serstoffe entwickelte Zustandsgleichung GERG-2004 verwendet [57]. Diese liegt nicht in einer
einfachen Gleichungsform vor, sondern die Realgasfaktoren werden iiber das Berechnungspro-
gramm GasCalc® berechnet.

In Abbildung[B.2]sind die so berechneten Realgasfaktoren von Methan gezeigt. Die Realgasfak-
toren nach der Zustandsgleichung GERG-2004 und nach der Virialgleichung weichen bis 60 bar
kaum voneinander ab. In der vorliegenden Arbeit wurde daher fiir reines Methan die Virialglei-

chung angewandt. Der temperaturabhangige erste Virialkoeffizienten By ;,.(T") wurde nach Pitzer
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Abbildung B.1.: Realgasfaktoren fiir CO2 nach Zustandsgleichungen und Messwerte des VDI
Wirmeatlas[103]
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Abbildung B.2.: Realgasfaktoren fiir CH4 nach Zustandsgleichungen.
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und Curl berechnet [104]:

RT¢,
Der

Byi(T) = (B.4)

. (07 Laas 023300 Ter 0, 1385- T2 0,012%-T§r>
T T2 T3

Mit T, der kritischen Temperatur und p.- dem kritischen Druck des betrachteten Gases. Fiir

CH, ist die kritische Temperatur T, = 190,6 K und der kritische Druck p., = 4,60-10° Pa [72].

Fir die Berechnung des Realgasfaktors einer Gasmischung in der Druckfermentation wurden

Realgasfaktoren nach GERG-2004 mit Hilfe von GasCalc berechnet®, das an der DVGW For-

schungsstelle des EBI vorliegt.

B.2. lonen Aktivitatskoeffizienten

Fir Aktivitdtskoeffizienten von Ionen gibt es verschiedene Berechnungsanséitze. Die Ansitze
nach Debye-Hiickel und Pitzer-Debye-Hiickel wurden in Kapitel dargestellt. Eine weitere

Berechnungsmethode ist die nach Davies [60]

Vin
Y=£,Davies = €XP <_AO(ZC : Za)| : <1+\/I— —0.2 Im>> (B5)

mit der Debye-Hiickel-Konstante Ag, den Ladungszahlen des Kation z. bzw. des Anion z, und der
Tonenstérke I,,,. Die nach den drei genannten Methoden berechneten Aktivitidtskoeffizienten sind

in Abbildung[B.3|gezeigt. Die Gleichung von Debye-Hiickel ergibt bereits bei niedrigen Ionenkon-

— nach Debye-Hiickel-Grenzgesetz

7, nach Davies
e nNach Pitzer-Debye-Hiickel
+-

= = =1, fir Nicht-lonen

Aktivitatskoeffizient ~
o
oo

0.75 1

0.7

I

0'65 1 1 1 1 1 1 1 1 1
0 0,02 0,04 006 008 0,1 0412 0,14 0,16 0,18 0,2

lonenstarke IC in mol/l

Abbildung B.3.: Unterschiedliche Berechnungsmethoden fiir Aktivitdtskoeffizienten von Ionen
und nicht-ionischen Spezies.
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zentrationen deutlich andere Ergebnisse als die komplexeren Beschreibungen. Die Berechnung
nach Pitzer und die Korrelation nach Davies ergeben einen fast deckungsgleichen Verlauf. Da
der Ansatz von Davies rein empirisch bestimmt ist, wihrend Pitzer, Debye, und Hiickel (PDH)
noch ionenspezifische GréSSen mit einbeziehen (IonengréSSe), wurde in der vorliegenden Arbeit
die Methode nach PDH verwendet.

Die Aktivitatskoeffizienten fiir nicht-ionische Spezies sind ebenfalls in Abbildung eingezeich-

net.

B.3. Henrykoeffizienten

B.3.1. Methan

Bei 257C und einem Methanpartialdruck pcg, = 1 bar ist der Henrykoeffizient von Methan in
Wasser How, m,0 = 4043 MPa [100].

Wie in Kap. erliutert ist die Temperaturabhingigkeit von Heopy, m,0 empirisch bestimmt
[100].

Hepym,o(T)
M Pa

9, 112K T T\3
=0,1013-exp (183,77 - = T 25,037 In <K> +0,000139 (K> ) (B.6)

Fiir eine einfache Bestimmung der Druckabhingigkeit von Hep, m,0 nach G1.[3.24 muss das
Molvolumen des gelosten Gases in Wasser bei unendlicher Verdiinnung V{53, unabhéingig vom
Druck sein. Fiir Methan ist diese Bedingung nach [68] erfiillt und V53, = 3,541 cm®/mol. Der
Henrykoeffizient von Methan in Wasser bei 257C und dem Séattigungsdampfdruck von Wasser
bei 257C (32 mbar) ist 4043 MPa. In Abbildung ist die relative Anderung des Henrykoeffi-
zienten als Funktion von Temperatur und Druck gezeigt.

Es wird deutlich, dass die Druckabhingigkeit mit etwa 0,3 % bis 2 MPa gering ist. Die Druck-
abhéngigkeit von Hop, m,0 wird daher in dieser Arbeit vernachléssigt. Im Gegensatz dazu ver-
doppelt sich der Wert fiir den Henrykoeffizienten zwischen 207C und 70 +C.

B.3.2. Kohlenstoffdioxid

Der Henrykoeffizient von CO2 in Wasser bei 257¥C und 32 mbar (Sattigungsdampfdruck) ist
166 MPa. Damit ist CO9 in Wasser bei 251C 24-fach besser 16slich als Methan.

Die Temperaturabhangigkeit des Henrykoeffizienten Hco, m,0 wurde von Crovetto aus experi-
mentellen Daten bei niedrigen Driicken (< 1 MPa) ermittelt [91]:

Hco, m,0(T)

0.1 4,800 + 3934, 45 _ 941290 oI (B.7)
=0.1-ex — — — .
M_Pa p 7 ) T )

T2

Die Druckabhéngigkeit von Hco, m,0 fiir hohere Driicke wird fiir Temperaturen bis zu 100fC
durch die KK-Gleichung beschrieben (siehe Gl.[3.24)) [69] .
Das Molvolumen von gelostem CO2 in Wasser bei unendlicher Verdiinnung Vg, wurde von

Moore et al. volumetrisch zu 33,9 40,4 cm®/mol bestimmt [105]. Caroll et al. kamen durch die
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Abbildung B.4.: Relative Verdnderung des Henrykoeffizienten Ho g, m,0 von Temperatur T und
Druck p. Bezugspunkt ist Ho g, 7,0(257C, 32 mbar) = 4043 MPa

Auswertung von Messdaten mit Hilfe der KK-Gleichung zu vergleichbaren Ergebnissen [69]. Eine
mogliche geringe Druckabhéngigkeit von V53, wird (nach [69]) vernachlissigt.

In Abbildung[B.5] ist die Abhéngigkeit des Henrykoeffizienten Hoo,,m,0 von Temperatur und
Druck dargestellt. Als Bezugspunkt ist Hco,, 7,0 bei 257C und der Sattigungsdampfdruck von
Wasser bei 257C (32mbar) gewihlt. Der Henrykoeffizienten erhoht sich im Bereich von 0 bis
100 ¥C um das 5-fache, d.h. die Loslichkeit verringert sich um einen Faktor fiinf. Die Druckab-
héangigkeit ist mit knapp 3 % bis 2 MPa schwéicher ausgepragt, jedoch nicht vernachléssigbar.

B.3.3. Schwefelwasserstoff

Die Temperaturabhéngigkeit des Henrykoeffizienten von HaS in Wasser wird wie folgt berechnet
[72]:

Hppys,m,0(T)
MPa

48 -10° K
. <22,62 3,48 -10°K

T T
—-0,3993In ( =) —0,0157 - —
oo () ~oonsr.T)
(B.8)
Da der vorliegende Partialdruck von Schwefelwasserstoff gering ist, wird eine Druckabhéngigkeit

des Henrykoeffizienten nicht betrachtet.
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Abbildung B.5.: Relative Abhéngigkeit des Henrykoeffizienten von der Temperatur T und dem
Druck p. Bezugspunkt ist Hoo,, #,0(257C,32 mbar) = 166 MPa.

B.4. Dissoziation

B.4.1. Kohlenstoffdioxid/Kohlensiure

Die Saurekoeffizienten unterliegen, wie Gleichgewichtskoeffizienten fiir Gasphasenreaktionen, ei-
ner Temperaturabhangigkeit. Messungen der Dissoziation mit der Temperatur ergaben eine ge-
ringere Temperaturabhéngigkeit, als durch einen Arrheniusansatz beschreibbar. Das liegt daran,
dass bei Reaktionen in Lésung die Wechselwirkungen mit dem Loésungsmittel nicht vernachlés-
sigt werden konnen. Zudem ist die Reaktionsenthalpie nicht temperaturunabhéngig, wie beim
Arrheniusansatz vorausgesetzt [59]. Die Temperaturabhangigkeit von Kgco,,; wird daher in

dieser Arbeit iiber die von Edwards et al. empirisch ermittelte Formel

1,2092 - 10°K

Ks.c0,,1(T) = exp <235, 482 — T

— 36,76 1n(T/K)> (B.9)

beschrieben [73]. Reaktionen in Losungen zeigen nur eine schwache Druckabhéngigkeit. Sie wird

iuber

dlnKs\ ARV
( op )T_ RT (B.10)

beschrieben, wobei AgrV das Standardreaktionsvolumen, d.h. die molare Volumendifferenz durch
die Reaktion ist [58], [106]. Fiir die Dissoziation von Kohlensiure ist AgV = 27,6 cm?/mol und
in guter Niherung druckunabhingig [106]. In Abbildung[B.6| ist der Verlauf der Dissoziations-
konstanten Kg co,,r als Funktion von Temperatur und Druck dargestellt.

Die Druckabhingigkeit der ersten S&urekonstanten (Abb. rechts) ist, im Gegensatz zur
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Abbildung B.6.: Die Temperatur- und COs-Partialdruckabhéngigkeit der Saurekonstante
Ks co,,1 der ersten Dissoziationsstufe von CO2 in Wasser.

Temperaturabhéangigkeit geringer, betriagt aber noch etwa 2 % iiber den Bereich 0 - 20 bar. Sie

wird daher in den Berechnungen berticksichtigt.

B.4.2. Schwefelwasserstoff
Die Temperaturabhéngigkeit von Kg g, 55 wird empirisch beschrieben nach [73]:

12.995,4K

K m,5.1(T) = exp (218, 599 — T

— 33,5471 1n(T/K)> (B.11)

B.5. Dichte und Dampfdruck von Wasser

Die Dichte von Wasser wird nach der empirischen Korrelation

T2 T3 T4 5 T

T
+ a3003 +a4oC4 + a’5oc5)'/(1 + b- @)7 (B12)

= (a a a
PH20 0t a5 s T 25 g

berechnet mit ag = 999,8676 mbar , a; = 17,801161 mbar, as = -7,9425012 mbar, ag = -
5,256328 5 mbar, as = 1,376891~7 mbar, a5 = -3,644647 1070 mbar und b = 0,017735441
[107]. Der Dampfdruck von Wasser bei einer Temperatur 7" wird nach der sogenannten Magnus
Formel berechnet [108]

17,62 - L
DH,O = 610.91076 . exp 7% (B.13)
243,12 4 5
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C. Rechnungen zur Kostenbetrachtung

C.1. Wanddickenbestimmung
Die Wanddicke eines Druckbehélters berechnet sich nach [I09] tiber

(204 + Ap) + Dip
d= +di +dsy (Cl)
(20{ - Ap)

Hier sind dy ein Zuschlag fiir Wanddickenunterschreitung und dy ein Abnutzungszuschlag. Fir
den Reaktor wird wegen der Sdurebestdndigkeit 1.4301 Edelstahl eingesetzt. Fiir diesen auste-
nitischen Stahl entfallen die Zuschldge (d; = d2 = 0 mm).

Der Parameter b ist ein Sicherheitsbeiwert zur Druckbehélterauslegung und wird mit 1,4 ange-
setzt. Der Faktor v ist zur Beriicksichtigung der Fiigeverbindungen und wird mit 0,9 festgesetzt.
Der Festigkeitskennwert f ist nach DIN EN 10002 bestimmt zu 235 N/mm.

Der AuSSendurchmesser D, des Reaktors wird auf 3,0 m festgelegt, so dass ein Transport auf
der StraSSe méoglich ist. Der Uberdruck im Inneren des Reaktors, der in als Ap bezeichnet
ist, setzt sich aus pyrg — py und dem statischen Druck pg zusammen. Bei einem liegenden,
zylindrischen Reaktor mit D, = 3m ist der statische Druck pgtq: = 0,3 bar.

Das Reaktorvolumen liegt fiir h = 4 bei 1540 m3. Wird zusétzliches Volumen fiir Einbauten
und einen Gasraum von 10 % vorgesehen, dann vergroSSert sich das Reaktorvolumen auf knapp
1700 m?. Ein Zylinder mit 3 m Durchmesser mit diesem Volumen wire iiber 250 m lang. Daher
werden 8 (liegende) Reaktoren mit je 30 m Léange aufgestellt. Jeder Reaktor hat ein Fassungs-
vermdgen von 211 m? und eine Wandstéirke von 9,25 mm.

Zusatzlich hat jeder Reaktor eine Boden- und Deckelplatte. Da diese besonderen Belastungen
ausgesetzt sind, werden sie mit einem Sicherheitsfaktor von 1,2 ausgelegt. Damit ergibt sich
ein benotigtes Stahlvolumen fiir alle Reaktoren von 2,78 m?. Die Dichte von Edelstahl liegt
bei 7850 kg/m?. Die benétigte Stahlmasse pro liegendem Reaktor belduft sich z. B bei einem
Betriebsdruck von 10 bar auf 21,84 t Edelstahl. Insgesamt also 174,4 t Edelstahl.

C.2. Verdichter

Eine Formel zur Investitionsabschétzung von Gasverdichtern, in der GroSSenordnung wie sie fiir

Biogasanlagen bendtigt werden, wurde von Mischner aufgestellt [110]

PVerd
K = 392.300 1070 C.2
e+ W ( )
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C.3. Gasaufbereitung

Die Verdichterleistung Pyerq wird tiber Gleichung (7.12) berechnet. Um den Gasstrom von 275
m?/h Methan zu verdichten werden 44 kW benétigt. Damit belduft sich die Investition fiir einen
solchen Verdichter auf 440.000 €.

C.3. Gasaufbereitung

Die Investition der Gasaufbereitung wurden nach im DBiogas HandbookS gegebenen Daten
bestimmt [48]. Die spezifischen Investitionen sind fiir alle Verfahren zur COg-Abtrennung &hn-
lich. Bei einer Rohgasproduktion von 500 m3/h (NTP) ist der spezifische Investitionsbetrag mit
etwa 3.000 €/(m3/h) Rohbiogasstrom angegeben. Bei 1.000 m®/h Rohbiogas sinkt das spezifi-
sche Investment auf etwa 2.000 €/(m?/h). Die Rohgaszusammensetzung ist dabei als 55 mol.-%

Methan und 45 mol.-% Kohlenstoffdioxid angenommen.
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D. Analysemethoden

D.1. Gasanalysen

Spektroskopie

Spektroskopische Analysemethoden beruhen auf der Absorption von unterschiedlichen Banden
elektromagnetischer Strahlung durch unterschiedliche Spezies. Eine Gasprobe wird mit Licht im
entsprechenden Frequenzbereich durchstrahlt und nach dem Durchgang wird die Lichtintensitét
mit einem Referenzstrahl verglichen. Die Intensitdtsabnahme ist abhéngig von der Konzentration
der absorbierenden Komponente. Da das Absorptionsspektrum atom- bzw. molekiilspezifisch
ist konnen viele Gasspezies eindeutig bestimmt werden. Methan und Kohlenstoffdioxid kénnen
beispielsweise mit Strahlung im Infrarotbereich mit einer Genauigkeit von 1 - 2 % detektiert
werden.

Klassische Elemente eines Spektrometers sind die Strahlungsquelle, in der die Strahlung erzeugt
wird, ein Monochromator, der alle ungewiinschten Wellenldngen herausfiltert, ein Detektor sowie

die Registrierung bzw. Auswertung [111].

Gaschromatographie

In einem Gaschromatographen werden die einzelnen Komponenten einer Gasmischung durch un-
terschiedlich starke Wechselwirkung mit einem stationdren Material (fest oder fliissig) in einer
Séaule aufgetrennt. Die zu analysierende Gasprobe wird mit einem Tragergas durch die Saule
transportiert. Der Gaschromatograph setzt sich aus einem Injektor, einer oder mehrerer Séule
und einem oder mehrere Detektoren zusammen.

Der Injektor bringt die zu analysierende Gasprobe in die Séule ein. Fliissigkeiten werden zuvor
durch die Injektorheizung verdampft.

Die Komponenten der Gasmischung treten mit der stationdren Phase in Wechselwirkung, was
zu einem zeitlich verzogerten Austritt (Retentionszeit) fithrt. Es werden gepackte Séulen und
Kapillarsdulen unterschieden.

Gepackte Sdulen haben einen Innendurchmesser von ca. 2 - 3 mm und eine Lange von 0,5 - 10
m. Ein Trégermaterial (z.B. Kieselgur) wird mit dem Adsorptionsmaterial beschichtete und als
Schiittung in die Séule eingebracht. Als Adsorbens werden Molekularsiebe und porése Polymere
verwendet.

Molekularsiebe sind Aluminiumsilicate, die spezifische PorengréSSen aufweisen. Molekiile mit
einem geringeren Durchmesser als die PorengréSSe des Molekularsiebs dringen in die Poren ein

und werden dort adsorbiert. Fiir groSSere Molekiile ist die Adsorptionsfléche deutlich geringer,
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da sie nicht in die Poren eintreten kénnen. Porése Polymere werden aus mit Divinylbenzen quer-
vernetztem Polystyren hergestellt [112].

Kapillarsidulen bestehen aus Quarzglaskapillaren, die entweder mit einem diinnen Fliissigkeits-
film oder mit feinkérnigem Trégermaterial beschichtet werden. Sie haben einen Durchmesser von
0,1 - 1 mm und eine Lange von 30 - 300 m [113].

Als Detektoren kommen unter anderem Warmeleitfdhigkeitsdetektoren (WLD) und Flammenio-
nisationsdetektoren (FID) zum Einsatz. Ein WLD detektiert {iber einen Heizdraht Anderungen
der Warmeleitfahigkeit des vorbeistromenden Gases. Eine Referenzzelle wird mit reinem Tra-
gergas durchstromt. Flammenionisationsdetektoren verbrennen Substanzen in einer Knallgas-
flamme, wodurch Ionen entstehen, die zu einer Ringelektrode wandern. Zwischen Brennerdiise
(Anode) und Ringdise (Kathode) flieSSt dadurch ein Strom, der detektiert wird. Dieser Detektor
eignet sich fir kohlenstoffhaltige, oxidierbare Substanzen [I13]. Eine spezielle Detektorbauart,
die sich vor allem fiir schwefel- und phosphorhaltige Verbindungen eignet, ist der lammenpho-
tometrische Detektor (FPD). Die zu untersuchende Verbindung wird in einer Wasserstoff-Luft-
Flamme verbrannt. Die emittierte Strahlung wird photometrisch detektiert [I12]. Eine Weiter-
entwicklung des FPD ist der pulsiert betriebene flammenphotometrische Detektor PEPD (Pulsed

Flame Photometric Detector).

Massenspektrometrie-Kopplung (GC/MS)

In der Gaschromatographie mit Massenspektrometriekopplung wird ein Massenspektrometer als
Detektor eingesetzt. Die in der Sdule des Gaschromatographen vorgetrennte Gasmischung wird
ionisiert, und die Ionen werden im Massenanalysator aufgrund ihres Masse-Ladungs-Verhéaltnisses

aufgetrennt. Der Detektor erfasst die auftreffenden Ionen orts- oder zeitabhangig [I13].

Schwefelbestimmung nach Wickbold

Fiir die Bestimmung des Gesamtschwefelgehalts eines Gases eignet sich die Schwefelbestimmung
nach Wickbold. Die Methode beruht auf einer vollstédndigen Verbrennung der Probe mit an-
schlieSSender Analyse der entstandenen Schwefeloxide (SO2 bzw. SO3).

In einem Brenner wird durch eine Hilfsflamme die zu untersuchende Probe mit groSSem Sauer-
stoffiitberschuss verbrannt, um eine vollstdndige Oxidation zu gewéhrleisten. Als Brenngas wird
hochreiner Wasserstoff verwendet, ohne Schwefelverunreinigungen. Das Flammenrohr, in dem die
Verbrennung stattfindet, wird gekiihlt, um ein mogliches Schmelzen zu verhindern. Das erzeugte
Verbrennungsgas wird gekiihlt wobei das bei der Verbrennung entstandene Wasser auskonden-
siert. Die Schwefeloxide werden einer Wasserstoffperoxidlésung absorbiert, in der sie vollstdndig
zu Schwefelsdure umgesetzt werden. Der Sulfatgehalt in der Losung kann photometrisch oder

mittels Tonenchromatographie bestimmt werden [114].
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D.2. Fliissigphasenanalysen

Hochleistungsfliissigkeitschromatographie (HPLC)

Die Hochleistungsfliissigkeitschromatographie (HPLC High Performance Liquid Chromatogra-
phy) trennt Fliissigkeitensgemische, analog zur Gaschromatographie, durch Wechselwirkungen
mit einem festen Adsorptionsmaterial. Im Gegensatz zur Gaschromatographie wird dazu kein
Tragergas sondern eine Tragerfliissigkeit eingesetzt. Voraussetzung ist die Loslichkeit der zu
analysierenden Fliissigkeit in der Tragerfliissigkeit. Die eingesetzten Trennsdulen werden aus
Edelstahl gefertigt, haben einen Innendurchmesser von 2 - 6 mm und eine Léange von 20 - 100
cm. Gepackt werden sie mit feinkérnigem Tragermaterial (Partikelgr6SSe 10 um), das die sta-
tiondre Phase bildet. Durch die geringe Partikelgr6SSe entsteht ein groSSer Druckverlust, der
durch einen hohen Eingangsdruck der Flissigkeit (10 bis 400 bar) iiberwunden werden muss.
Die erreichten Stromungsgeschwindigkeiten betragen 0,1 - 5 cm/s [115].

Eventuell vorhandene Partikel werden vor der Analyse aus der Fliissigkeitsprobe abgetrennt.

StandardmaSSig wird ein 0,45 pm Membranfilter verwendet.

lonenchromatographie

Eine Variante der HPLC ist die lonenaustauschchromatographie. Mit dieser Methode kénnen
geloste Tonen anhand ihrer Ladung getrennt werden. Es werden gepackte Saulen mit beschichte-
ten Glas oder Polymerkiigelchen verwendet.Als Adsorbtionsmaterial werden Epoxidharze oder
auch Latex eingesetzt.

Die Ionen werden mit einem Leitfihigkeitsdetektor detektiert [IT11].

FOS/TAC Analyse

Mit FOS/TAC wird das Verhéltnis der flichtigen organischen Sduren (Carbonsduren) zum an-
organischen Kohlenstoff in Form von CO2 und Hydrogenkarbonat bezeichnet (in dieser Arbeit
TIC). Der TAC-Wert wird tiber Titration mit Schwefelsédure bis zu einem pH-Wert von 5,0 tiber
den Sdurenverbrauch bestimmt.

AnschlieSSend wird weiter bis zu einem pH-Wert von 4,4 titriert und aus dem Saureverbrauch
der FOS-Wert bestimmt.Der FOS/TAC wird an vielen Biogasanlagen standardm&SSig ermittelt,

da er messtechnisch einfach zu erfassen ist und als Richtwert fiir die Prozessstabilitat gilt [6].

D.3. Gasvolumenbestimmung

Das aus dem Methanogenesereaktor ausstromende Gas wurde in Gasbeuteln aus Aluminium
aufgefangen(Tecobag mit 1/4 "Gashahn, Firma: Tesseraux, V = 5 L). Das enthaltene Volumen
wurde iiber Verdringung in einem mit Wasser gefiillten Plexiglaszylinder bestimmt (dzyiinder
= 172 mm), der mit Silikonkleber an einen PVC-Flansch befestigt wurde. Der Flansch ist auf
einem Standbrett angeschraubt.

Der Zylinder wurde zu ca. 40 % mit Wasser gefiillt und der Wasserfiillstand wurde markiert. Da
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fiir nachfolgende Gasanalysen moglichst keine Tropfchen im Ventil des Beutels hidngen sollen,
wurde das Ventil versiegelt. AnschlieSSend wurde der Beutel unter Verwendung eines stump-
fen Metallstabes unter Wasser gedriickt. Der Stand des dadurch angestiegenen Wassers wurde
ebenfalls eingezeichnet. AnschlieSSend wurde mittels eines Messschiebers (Ablesegenauigkeit 0,1
mm) die Ldnge AL zwischen den beiden Markierungen gemessen.

Das Volumen des Gasbeutels Vigguspeuter berechnet sich nach:

T
VGasbeutel = ZdQZylinder - Al — Weer (Dl)

Durch die Ablesegenauigkeit des Messschiebers ergibt sich eine Unsicherheit des bestimmten
Volumen von 0,02 1.
Die Volumenbestimmung wurde zunéchst fiir einen evakuierten Beutel mit abgeklebtem Ventil

durchgefiihrt, um dessen Leervolumen Vi, zu bestimmen. Das Leervolumen betrug 0,09 1.
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E. Analysenwerte und Abbildungen

E.1. Untersuchungen zum Fliissig-Gas-Stofftransportschritt

Tabelle E.1.: Analysenwerte der Untersuchungen zum Fliissig-Gas-Stofftransportschritt

Datum, Startzeit Zeitintervall kA
in min in 1073 m3/s
24.10.2012, 09:17 Uhr 0,7 1,77
1 1,54
1,5 1,5
1,7 1,2
2 1,50
2,8 1,00
3,3 0,62
3,7 0,64
4,2 0,65
5 0,40
25.10.2012, 03:52 Uhr 1,3 1,10
1,5 0,57
1,7 0,60
2 0,62
2,8 0,58
3,7 0,34
4,2 0,34
5 0,23
30.09.2012, 06:17 Uhr 1,5 0,83
2,3 0,61
2,8 0,47
30.09.2012, 13:46 Uhr 15 0,86
2 0,85
2,8 0,43
30.09.2012, 14:18 Uhr 15 0,68
2,2 0,72
2,5 0,49
30.09.2012, 14:42 Uhr 1,3 0,74

154



E.1.

Datum, Startzeit Zeitintervall kpA
in min in 1073 m3/s
2 0,46
2,83 0,36
08.10.2012, 20:20 Uhr 15 0,77
2 0,66
2,5 0,55
3 0,48
08.10.2012, 21:02 Uhr 1,5 1,06
2 0,99
3 0,99
08.10.2012, 19:43 Uhr 1,5 1,2
2 0,87
2,5 0,66
18.10.2012, 07:58 Uhr 15 0,849
2 0,84
3 0,45
18.10.2012, 08:30 Uhr 15 0,92
2 0,91
3 0,38
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E.2. Untersuchungen zur Bestimmung der Reaktionskinetik im MR

E.2.1. Analysenwerte der Untersuchung zur Bestimmung der Reaktionskinetik im

MR2
Datum, Startzeit | yom, Vas,prod £ TmazCho Ko
in 1 (NTP) in 10~* kg/(m3s) in kg/m?3
92.10.12, 10:30 Uhr | 0,78 95,25 1,34 1,65 0,132
23.10.12, 10:30 Uhr | 0,75 30,58 1,56 1,85 0,163
24.10.12, 10:30 Uhr | 0,74 27,10 1,46 1,81 0,042
25.10.12, 4:30 Uhr 0,74 30,21 1,66 1,94 0,060
26.10.12, 10:30 Uhr | 0,75 25,60 1,43 1,73 0,176
30.10.12, 4:30 Uhr 0,76 21,23 1,29 1,46 0,075
30.10.12, 10:30 Uhr | 0,75 25,80 1,43 1,76 0,119
3.11.12, 4:30 Uhr 0,76 18,94 1,09 1,28 0,048
3.11.12, 10:30 Uhr | 0,76 18,94 1,04 1,28 0,085
3.11.12, 16:30 Uhr 0,76 18,94 1,08 1,36 0,116
5.11.12, 4:30 Uhr | 0,77 93,85 1,27 1,49 0,025
5.11.12, 10:30 Uhr | 0,77 25,59 1,64 1,65 0,026
7.11.12, 10:30 Uhr | 0,76 29,39 1,53 1,71 0,027

E.2.2. Verlaufe der produzierten Stoffmenge im MR2
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Abbildung E.1.: 22.10.12, 10:30 Uhr Abbildung E.2.: 24.10.12, 10:30 Uhr
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E.3. Untersuchungen zum pH-Wert im MR

6,65

6,35

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Zeit t

Abbildung E.13.: pH-Werte im MR2 aufgenommen am 23.10.2012, ab 10:30 Uhr, Bg = 10 kg
CSB/(m*kg)), pyr = 9 bar
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