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Kurzfassung

Gegenstand der vorliegenden Arbeit ist die Analyse des Betriebsverhaltens von Bio-
gasanlagen auf Basis des Anaerobic Digestion Model No. 1 (ADM1). Dabei werden
drei verschiedene Konzepte zur Flexibilisierung von Biogasanlagen untersucht, die
dazu beitragen konnen Schwankungen in der Erzeugung elektrischer Energie aus
Windkraft- oder Photovoltaikanlagen auszugleichen.

Im ersten Konzept wird die Biogasanlage konstant in einem Arbeitspunkt betrie-
ben, das erzeugte Biogas vor Ort gespeichert und bei Bedarf in einem Blockheizkraft-
werk genutzt. Zur Auswahl dafiir geeigneter Betriebspunkte wird in der vorliegen-
den Arbeit eine einheitliche Darstellung des Betriebsverhaltens von Biogasanlagen
vorgeschlagen. Anhand dessen werden verschiedene Reaktorkonzepte verglichen
und auch die grundsétzlichen Einfliisse der Reaktionsfithrung aufgezeigt.

Eine zweite Form der Flexibilisierung von Biogasanlagen ist der dynamische Be-
trieb zur bedarfsgerechten Gaserzeugung. In diesem Kontext wird in der vorliegen-
den Arbeit untersucht, wie eine unerwiinschte Uberlastung der Biogasanlage ver-
mieden werden kann. Zu diesem Zweck wird das dynamische Ubergangsverhalten
bei Lastwechseln anhand verschiedener Messgrofien analysiert. Ziel dabei ist eine
frithzeitige Detektion der Uberlastung und so die rechtzeitige Einleitung von ent-
sprechenden Gegenmafinahmen.

Das dritte Konzept zur Flexibilisierung ist die Aufwertung von Biogas zu Biome-
than, welches in das Erdgasnetz eingespeist werden kann. Eine Verfahrensvariante
dessen ist die direkte Einspeisung von Wasserstoff in Biogasanlagen und die Me-
thanerzeugung durch ohnehin vorhandene Mikroorganismen. In der vorliegenden
Arbeit wird sowohl das stationdre Verhalten derartiger Reaktoren in Abhingigkeit
des erreichbaren Stoffiibergangs des Wasserstoffs als auch das dynamische Uber-
gangsverhalten nach Lastwechseln untersucht. Dabei wird ein Regelungskonzept
vorgeschlagen, mit dem die Anforderungen an die biologische Methanisierung ohne
Storung des reguldren anaeroben Abbaus gewéhrleistet werden kann.

In der vorliegenden Arbeit, werden mithilfe des mathematischen Modells grund-
legende Mechanismen und Wechselwirkungen der Prozesse in Biogasanlagen auf-
gezeigt. Dies liefert hilfreiche Hinweise fiir experimentell arbeitende Gruppen bei
der Deutung ihrer Befunde und auch fiir die Durchfiihrung zukiinftiger Experimen-
te. Des weiteren werden wichtige Diagramme vorgeschlagen, die ausgehend von
punktuell verfiigbarem Expertenwissen das Betriebsverhalten der Reaktoren wie-
dergeben.



Abstract

In the present dissertation the operating behaviour of biogas plants is analysed via
the Anaerobic Digestion Model No. 1 (ADM1). Therein, three concepts for a flexible
production of electric energy are considered compensating fluctuation in the electric
energy grid.

In the first concept, the biogas plant is operated in a constant operating point.
The generated biogas is stored and can be converted in a combined heat and power
plant, if it is needed. In the present analysis, a diagram is suggested that combines
all information about the operating behaviour. It is used for selecting optimal opera-
ting points, for comparing different reactor configurations as well as for identifying
principle influences of the reactor design on the operating points.

Secondly, dynamic operation of biogas plants for on demand gas production is
considered. Thereby, undesired overloading of the biogas plant has to be avoided. In
the present dissertation, the transient behaviour after load changes is analysed regar-
ding different measurement values. The objective is a reliable detection of upcoming
overload states early enough such that an intervention prevents the system failure.

In the third concept, the biogas can be upgraded to biomethane and fed to the na-
tural gas grid. One technical option for this is the direct injection of hydrogen into
the biogas plant and the methane generation by microbes that are in the microbial
community of a biogas plant anyway. In the present dissertation, stationary opera-
ting points of such a reactor as well as the transient behaviour after step changes are
analysed. Furthermore, a control concept is suggested, which ensures keeping the
biogas plant within the desired operation range.

Overall, fundamental mechanisms and interdependencies of the biogas process
are revealed using the mathematical model. This results can help experimental wor-
king scientists by interpreting their findings and by planning new experiments. Fur-
thermore, different diagrams are suggested that reflect the operating behaviour of
biogas plants and can help during the design process and for the operation of biogas
plants.
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Symbolverzeichnis

Symbole, die im Rahmen der vorliegenden Arbeit nur von lokalem Interesse sind,

werden am Ort ihrer Verwendung erklirt und sind hier nicht aufgefiihrt.
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f allgemeine Funktion -
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der Komponente i bzgl. des Fliissigkeitsvolumen m?-m~—3.d7!
Hy Hohe des Reaktors m
Iy j Inhibierungsfaktor bzgl. Mechanismus k

und Reaktion j -
k Reaktionskonstante erster Ordnung d-!
K, Saurekonstante der Komponente i kmol-m~3
Ky, Henry-Konstante der Komponente i kmol-m~3-bar~!
ISy Inhibierungskonstante bzgl. Mechanismus k kgCOD-m 3
kpa Spezifischer Stoffiibergangskoeffizient d-!
km Monod-Konstante von biochem. Reaktionen gCOD-gCOD~1.d~!
kp Rohrwiderstand des Gasauslasses m?.d~!-bar~!
Kg Sattigungskonstante von biochem. Reaktionen kgCOD-m 3
Ky Ionenprodukt des Wassers (kmol-m~3)?
Mcop, Spezifischer COD-Gehalt je Stoffmenge

der Komponente i kgCOD-kmol !
N; molare Stickstoffmenge der Komponente i kmol-kgCOD~!
p Parameter des Systems -
pi Partialdruck der Komponente 7 in der Gasphase bar
p Druck der Gasphase im Kopfraum bar
Patm Umgebungsdruck bar
pn Druck bei Standardbedingungen 1 bar
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Kapitel 1
Einleitung

Das deutsche Energiesystem erfahrt derzeitig eine grundsétzliche Transformation.
Die wesentliche Motivation fiir diese sind Klimaschutzziele und damit verbunden
die Reduktion des Ausstofles von Treibhausgasen. In diesem Zusammenhang nimmt
die Nutzung erneuerbarer Energietréger eine Schliisselrolle ein. Neben Solar- und
Windenergie stellt auch die energetische Nutzung von Biomasse eine wichtige Mog-
lichkeit dar. Der Anteil von Biomasse an der Primérenergieversorgung aus erneuer-
baren Energietrdgern betrug im Jahr 2014 in Deutschland tiber 60 % (BMWi, 2016).
Den grofiten Teil davon machte die Nutzung von fester Biomasse wie Holz zur Wir-
meerzeugung aus. Biomasse bietet prinzipiell den Vorteil, dass sie problemlos spei-
cherbar ist und damit bedarfsgerecht genutzt werden kann. So kann die Nutzung
von Biomasse auch einen Beitrag zur Versorgungssicherheit leisten.

Unter Biomasse versteht man im Allgemeinen biogene, organische Stoffe. Ins-
besondere ist dabei die energetisch verwertbare Phyto- und Zoomasse mit deren
Folge- und Nebenprodukten, wie z. B. Stroh oder tierischen Exkrementen, gemeint.
Es schliefst aber auch technisch umgewandelte Stoffe, wie z.B. Zellstoff oder Bio-
abfille, mit ein. Die Moglichkeiten der energetischen Verwertung dieser sehr unter-
schiedlichen Stoffe sind vielfiltig und umfassen beispielsweise die Vergasung, Pyro-
lyse oder auch mikrobielle Verfahren. Eine umfassende Ubersicht und ein Vergleich
dieser Technologien ist Lehrbtichern, wie z. B. Kaltschmitt efal. (2016), zu entneh-
men. Welche dieser im Einzelnen sinnvoll ist, hdngt von der konkreten Zielsetzung
des Einsatzes, wie z. B. Reststoffverwertung, Kraftstoffherstellung oder Bereitstel-
lung elektrischer Energie, und von der Beschaffenheit bzw. der Zusammensetzung
der Biomasse ab.

Stoffe mit hohem Wassergehalt (>50 %) und organischen Frachten eignen sich vor
allem fiir die anaerobe Vergarung zur Erzeugung von sog. Biogas (Rosenwinkel et al.,
2014), welches hauptsachlich aus Methan (ca. 60 %) und Kohlendioxid (ca. 40 %) be-
steht. Biogas wird meist zur Bereitstellung von elektrischer Energie in Blockheiz-
kraftwerken verwendet. Dort wird bestenfalls auch die Abwarme zur Versorgung
eines lokalen Warmenetzes genutzt. Alternativ kann das Methan aus dem Biogas
abgetrennt, gereinigt und in Form von sog. Biomethan dem Erdgasnetz zugefiihrt
werden. Dies bietet den Vorteil, dass die energetische Verwertung zeitlich und 6rt-
lich von der Erzeugung entkoppelt wird und auch andere Sektoren wie der Verkehr

oder die chemische Industrie bedient werden konnen.



Die Erzeugung und Nutzung von Biogas wird jedoch auch kontrovers diskutiert.
Die wichtigsten Kritikpunkte werden im Folgenden kurz zusammengefasst. Weiter-
fithrende Informationen zu den verschiedenen Positionen konnen geeigneten aktu-
ellen Quellen entnommen werden (z. B. Isermeyer (2013), UBA (2014)).

Zum einen ist die Flachenkonkurrenz zur Nahrungsmittel- und Futtermittelpro-
duktion sowie zu Griinland, wie Wiesen und Weiden, zu berticksichtigen. Im in-
ternationalen Kontext werden insbesondere auch die Auswirkungen in Bezug auf
die Sojaproduktion herausgestellt. Einen sehr umfassenden Einblick in die weltwei-
ten Folgen der energetischen Biomassenutzung hat der Wissenschaftliche Beirat der
Bundesregierung im Jahr 2008 zusammengestellt (WBGU, 2008).

Des Weiteren sind die unmittelbaren Umwelteinfliisse zu nennen. Dazu zdhlen der
befiirchtete, vermehrte Einsatz von Diinge- und Pflanzenschutzmitteln und die Ge-
fahr von Bodenerosion. Hauptkritikpunkt ist jedoch die Reduktion der Biodiversitit
beziiglich der angebauten Friichte aber auch der Tierwelt. Ersteres wird unter dem
Stichwort Vermaisung diskutiert (Linhart und Dhungel, 2013). In diesem Kontext
werden vermehrt auch andere pflanzliche Substrate, wie Wildkréuter, zur Biogaser-
zeugung untersucht, beispielsweise in einem kiirzlich abgeschlossenen Forschungs-
projekt der Bayerische Landesanstalt fiir Weinbau und Gartenbau (LWG, 2015).

Ein drittes Argument bezieht sich auf die tatsachlich erreichte Reduktion der Emis-
sion von Treibhausgasen. Dabei wirken sich Lachgasemissionen beim Anbau der
Energiepflanzen sowie der Methanschlupf aus dem Biogasreaktor oder anderen An-
lagenkomponenten negativ aus. Diesbeziiglich stellte der Deutsche Verein des Gas-
und Wasserfaches durch eine Lebenszyklusanalyse fest, dass Anlagen mit einem Me-
thanschlupf von weniger als 10 % des erzeugten Methans eine positive Klimabilanz
bzgl. Treibhausgasemissionen aufweisen (Koppel und Graf, 2013). Dieser Wert wird,
je nach Ausfiihrung und Wartung der Biogasanlage, meist deutlich unterschritten.
Fiir die erreichbare Reduktion der Emissionen von Treibhausgasen wird im Vergleich
zu Photovoltaikanlagen allerdings fiir den Betrieb von Biogasanlagen eine grofiere
Flache benotigt.

Die deutsche Politik hat auf diese Kritikpunkte reagiert und die Anreize fiir weite-
re Biogasanlagen in der Novellierung des Erneuerbare-Energien-Gesetzes von 2014
reduziert (EEG, 2014). Die genannten Kritikpunkte beziehen sich dabei allerdings
ausschliefilich auf die Biogaserzeugung aus Energiepflanzen. Die positiven Aspekte
der Nutzung von Reststoffen, Abfédllen und Abwasser in Form der Biogaserzeugung
werden jedoch im 6ffentlichen Diskurs nicht in Frage gestellt.

In Deutschland wurden im Jahr 2014 insgesamt fast 8000 Biogasanlagen betrie-
ben und dadurch 29 TWh elektrische Energie erzeugt. Dies entsprach einem Anteil

von 18 % an der Erzeugung elektrischer Energie aus erneuerbaren Quellen und ca.



5% der gesamten erzeugten elektrischen Energie in Deutschland (BMWi, 2016; FNR,
2015). Dadurch konnten allein im Stromsektor Treibhausgasemissionen in Hohe von
10,7 Mio. t COQ—Aquivalent vermieden werden. Dies entsprach einem Anteil von 3 %
im Jahr 2013 (UBA (2014)).

Neben der Reduktion von Treibhausgasemissionen bieten Biogasanlagen auch fiir
Regionen mit schlecht ausgebauter Infrastruktur Moglichkeiten sich autark und da-
mit zuverldssig zu versorgen. Besonders sind dabei Indien, China und weitere Lan-
der in Stidostasien zu nennen. Beispielsweise wurden in Indien 2011 fast 4 Millionen

Biogasanlagen betrieben (Abbasi et al., 2012).

Zielsetzung und Vorgehensweise der vorliegenden Arbeit

Biogasanlagen konnen sowohl in Deutschland als auch international einen wichti-
gen Beitrag zur zuverldssigen Energieversorgung leisten. So konnen durch die be-
darfsgerechte Bereitstellung von elektrischer Energie aus Biogas Schwankungen in
der Erzeugung aus Windkraft- oder Photovoltaikanlagen ausgeglichen werden. Zu
diesem Zweck werden aktuell drei Konzepte zur Flexibilisierung von Biogasanla-
gen diskutiert (Hahn et al., 2014) und auch im Rahmen des Erneuerbare-Energien-
Gesetzes finanziell gefordert (EEG, 2014): (i) In der einfachsten Variante wird die
Biogasanlage konstant in einem optimalen Betriebspunkt betrieben, das erzeugte
Biogas vor Ort gespeichert und im nichsten Schritt bei Bedarf in einem Blockheiz-
kraftwerk zur Bereitstellung elektrischer Energie genutzt. (ii) Um auf langfristige
saisonale Schwankungen zu reagieren, kann auch die Biogaserzeugung durch die
Rate der Substratzufuhr angepasst werden. Werden Biogasanlagen auf diese Weise
dynamisch betrieben, wird die Energie in Form des Substrates gespeichert. (iii) Eine
weitere Moglichkeit ist schliefllich die Erzeugung von Biomethan, das dem Erdgas-
netz zugefiihrt werden kann. Es kann zu einem spiteren Zeitpunkt, falls notwendig,
zur Erzeugung von elektrischer Energie herangezogen werden. Bei diesem Prozess
wird die Speicherkapazitit des Erdgasnetzes genutzt.

Gegenstand der vorliegenden Arbeit ist die modellgestiitzte Analyse und Bewer-
tung dieser Konzepte zur Flexibilisierung von Biogasanlagen. Die Untersuchungen
kniipfen dabei an bereits punktuell empirisch beobachtete Phanomene und Erfah-
rungen von Experten an und zeigen Mechanismen und Potentiale fiir einen effizien-
ten und systemdienlichen FEinsatz von Biogasanlagen auf.

Die erste Untersuchung (Kapitel 3) befasst sich mit dem moglichst effizienten Be-
trieb von Biogasanlagen. Dabei werden die stationdren und zyklisch-stationdren Be-
triebspunkte von verschiedenen Reaktorkonfigurationen und Betriebskonzepten un-

tersucht. Ziel ist es, zundchst die moglichen Arbeitspunkte einer Reaktorkonfigura-



tion im Hinblick auf Produktivitat und Rohstoffausnutzung herauszustellen, um im
zweiten Schritt verschiedene Reaktorkonfigurationen und Betriebskonzepte diesbe-
ziiglich miteinander zu vergleichen. Aktuelle Arbeiten zu diesem Thema nutzen da-
fiir meist Betriebsdaten verschiedener Biogasanlagen, die mit einem dhnlichen Sub-
strat betrieben werden, und ziehen daraus generelle Schliisse bzgl. der Vorteile der
jeweiligen Reaktorkonfiguration. Nachteilig an diesem Vorgehen ist, dass die ein-
zelnen Biogasanlagen oft nicht direkt vergleichbar sind, da sie sich in der genauen
Substratzusammensetzung, den Betriebsbedingungen und der ausgebildeten mikro-
biellen Gemeinschaft unterscheiden. Aufierdem liegen die Betriebsdaten meist nur
an einzelnen Betriebspunkten vor, sodass ein umfassender Vergleich nicht moglich
ist. Bei dem gewdhlten modellbasierten Ansatz konnen die genannten Probleme um-
gangen werden und so die grundsétzlichen Einfliisse der verschiedenen Reaktorkon-
figurationen in einem weiten Betriebsbereich herausgestellt werden.

Gegenstand der zweiten Analyse (Kapitel 4) ist der dynamische Betrieb von Bio-
gasanlagen zur bedarfsgerechten Erzeugung von Biogas. In diesem Zusammenhang
ist insbesondere die Uberwachung des Betriebszustands wihrend der Lastwechsel
wichtig, da starke Anderungen der Betriebsbedingungen zu unerwiinschten System-
ausfillen fithren konnen. Zur Vermeidung und rechtzeitigen Detektierung dieser
werden gegenwirtig eine Vielzahl verschiedener Messgrofien zur Uberwachung dis-
kutiert. Ziel der vorliegenden Analyse ist es diese Messgrofsen zu vergleichen und
die Anwendbarkeit auch in einem weiten Bereich verschiedener Lastwechsel zu prii-
fen. Bisherige Untersuchungen zu diesem Thema vergleichen in experimentellen
Studien verschiedene Messgrofien nach einzelnen Lastwechseln miteinander. Das ist
ein wichtiger erster Schritt, jedoch sind die Befunde nur fiir die ausgewdéhlten Last-
wechsel aussagekriftig. In einer modellbasierten Analyse kann dieser Aspekt um-
fassend untersucht werden. Zu diesem Zweck wird in der vorliegenden Arbeit eine
Darstellung erarbeitet, anhand derer wichtige Aspekte zur Bewertung der Messgro-
Ben diskutiert werden kénnen.

Die dritte Analyse (Kapitel 5) befasst sich schliefllich mit der Aufwertung von
Biogas zu Biomethan. Soll dieses dem Erdgasnetz zugefiihrt werden, kann das ent-
haltene Kohlendioxid entweder abgetrennt und verworfen oder unter Zugabe von
Wasserstoff zu Methan umgewandelt werden. Zu diesem Zweck sind weitere chemi-
sche oder biochemische Reaktoren notwendig. Eine andere Moglichkeit, die aktuell
diskutiert wird, ist die Methanisierung des Wasserstoffs innerhalb der Biogasanlage
durch ohnehin vorhandene Mikroorganismen. In der vorliegenden Analyse werden
die Potentiale und Grenzen dieser Prozessvariante abgeschétzt und aufgezeigt. Da-
bei wird sowohl auf Limitierungen fiir den stationédren Betrieb als auch auf Ansédtze

fiir eine geeignete dynamische Betriebsfiihrung eingegangen. Experimentelle Befun-



de aus der Literatur zeigen die grundséatzliche Machbarkeit dieses Konzeptes und
untersuchen einzelne technische Aspekte an ausgewéhlten Systemen im Labormaf3-
stab. Auf diesen Befunden aufbauend kénnen durch den gewéhlten modellbasierten
Ansatz die Auswirkungen auf das Gesamtsystem und die sich daraus ergebenden
Potentiale fiir den gesamten Bereich an moglichen Betriebsbedingungen herausge-
stellt werden.

In der vorliegenden Arbeit werden die beschriebenen Aspekte zum systemdien-
lichen Einsatz von Biogasanlagen untersucht. Verbindendes Element dieser Analy-
sen ist der Modelleinsatz, durch den das System umfénglich im gesamten Betriebs-
bereich betrachtet werden kann. Dabei werden grundsétzliche Mechanismen und
Wechselwirkungen aufgezeigt, die fiir nachfolgende Arbeiten wichtige Hinweise be-
zuiglich der Gestaltung von Experimenten geben kénnen. Des weiteren werden mit-
hilfe des Modells bekannte Einfliisse quantifiziert, die so bei der Gestaltung und
Betriebsfithrung von Biogasanlagen einbezogen werden kénnen.

Als Basis fiir diese Analysen werden im Folgenden in Kapitel 2 zunéichst die wich-
tigsten Zusammenhénge der anaeroben Vergédrung, die zum weiteren Verstandnis
der Arbeit notwendig sind, eingefiihrt. Anschliefend wird das verwendete Modell
erldutert und die Grenzen fiir den Einsatz werden diskutiert. In den darauffolgen-
den Kapiteln 3-5 wird jeweils eine der skizzierten Fragestellungen ndher betrachtet.
In jedem Kapitel erfolgen eine detaillierte Hinfiihrung zu den einzelnen Fragestel-

lungen und eine Einordnung in die aktuelle wissenschaftliche Literatur.



Kapitel 2
Grundlagen der Biogaserzeugung

Der Prozess des anaeroben, mikrobiellen Abbaus lduft in der Natur in Sedimenten
von Seen, in Stimpfen, auf Reisfeldern oder auch in Rindermégen ab, also unter Be-
dingungen, die nahezu sauerstofffrei (anaerob) sind. Technisch wird dies bei der an-
aeroben Abwasserbehandlung und in Biogasanlagen genutzt. Ein Vorteil der anae-
roben Vergdrung gegeniiber dem aeroben Abbau von pflanzlichen Abfillen, wie der
Kompostierung, ist, dass bei der anaeroben Vergarung ein geringerer Anteil des Sub-
strates in mikrobielle Biomasse (ca. 5 %) und der Grofiteil in methanhaltiges und da-
mit energetisch nutzbares Gas umgewandelt wird. Dies liegt darin begriindet, dass
fiir den Abbau unter anaeroben Bedingungen kein Sauerstoff als Elektronenakzep-
tor vorhanden ist und das Substrat deshalb nicht vollstindig oxidiert werden kann.
Eine sehr ausfiihrliche Erlduterung zu diesem Aspekt findet sich im Lehrbuch von
Rosenwinkel et al. (2014).

Gegenstand des folgenden Abschnitts ist die Erlauterung der biochemischen Pro-
zesse der anaeroben Vergarung. Weiterfithrende Details zu den mikrobiellen Vorgan-
gen konnen Lehrbiichern wie z. B. Murphy und Thamsiriroj (2013) oder Rosenwinkel
etal. (2014) entnommen werden. Auf Grundlage dieser Prozesse wird anschlieflend
das mathematische Modell eingefiihrt, das in der vorliegenden Arbeit herangezogen
wird. Abschliefend werden die Ergebnisse einiger Voruntersuchungen gezeigt und
erortert. Auf diese Befunde wird an verschiedenen Stellen der vorliegenden Arbeit

zuriickgegriffen.

2.1 Biochemische Prozesse der anaeroben Vergarung

Als Substrat fiir die Erzeugung von Biogas eignen sich verschiedene Substanzen,
die abgestorbene tierische oder pflanzliche Biomasse enthalten. Dies kénnen Ab-
falle, wie Essensreste, Fdkalien oder Pflanzenschnitt, sowie eigens dafiir angebau-
te Energiepflanzen, wie Getreide oder Gras, sein. Dabei schwankt je nach Substrat
der Grad der Abbaubarkeit und die mogliche Methanausbeute stark (z. B. Weiland
(2010)). Beispielsweise konnen verholzte Strukturen nur schwer abgebaut werden,
da sie das nicht abbaubare Lignin enthalten.

Die anaerobe Vergirung ist ein komplexer mikrobiologischer Prozess, der in dieser
Form nur unter Ausschluss von Sauerstoff ablduft. Daran beteiligt sind eine Vielzahl

mikrobieller Spezies, vorwiegend Eubakterien und Archéen, die in enger Verbin-
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Abbildung 2.1: Vereinfachtes Schema des anaeroben Abbaus von komplexen
Makromolekdlen; Abbildung in Anlehnung an Murphy und Thamsiriroj (2013).

dung die Makromolekiile des Substrates zu Methan und Kohlendioxid umwandeln.
Dabei ist zu beachten, dass der gesamte Prozess erst durch das Zusammenspiel der
unterschiedlichen Spezies thermodynamisch méglich wird. Dieser Sachverhalt wird
auch Syntrophie genannt.

In Abbildung 2.1 ist ein vereinfachtes Schema der Abbauschritte von komplexen
Makromolekiilen zu Methan skizziert. Jeder Abbauschritt darin wird von unter-
schiedlichen mikrobiellen Spezies bewerkstelligt, sodass die genaue Zusammenset-
zung der mikrobiellen Gemeinschaft (engl.: community) und der Zwischenprodukte
vom konkreten System und den herrschenden Umgebungsbedingungen abhéngt.

Der prinzipielle Ablauf wird im Folgenden schrittweise erldutert.

I. Hydrolyse von Makromolekiilen

Die Ausgangsstoffe liegen in Form von Makromolekiilen vor, wie z. B. langkettigen
Kohlenhydraten, Proteinen und Lipiden. Diese sind nicht wasserloslich, sondern
suspendiert oder emulgiert, und konnen auf Grund ihrer Grofie nicht direkt von
den Mikroorganismen aufgenommen werden. Stattdessen bilden die hydrolytischen

Mikroorganismen sog. Exoenzyme, welche die Makromolekiile aufierhalb der Zellen



in kurzkettige Monomere oder Oligomere aufspalten, sodass sie im nachsten Schritt

weiter abgebaut werden konnen.

Il. Acidogenese von Monomeren

Bei der Acidogenese oder auch Fermentation werden die Monomere von einer Grup-
pe Bakterien weiter abgebaut, die als primédre Gérer zusammengefasst werden. Als
Produkte entstehen dabei organische Sauren, Alkohole, Wasserstoff und Kohlendi-
oxid. Die genaue Zusammensetzung hingt sowohl von den vorliegenden mikrobi-
ellen Spezies als auch von den Bedingungen am Reaktionsort ab. So wird das Gér-
produktspektrum bei hohen Wasserstoffkonzentrationen von Essigsdure zu langeren
organischen Sduren, wie z. B. Propionsdure und Alkoholen, verschoben (Rosenwin-
kel etal., 2014).

In vielen Féllen erzeugen die primédren Gérer auch die Exoenzyme, welche fiir die

Hydrolyse notwendig sind, sodass beide Prozessschritte eng verkniipft sind.

lll. Acetogenese

Die Acetogenese fasst die Prozesse zur Bildung von Essigsdure, bzw. dem disso-
ziierten Sdurerest Acetat, zusammen. Bei der Acetogenese durch sekundire Garer
(Prozess III.1 in Abbildung 2.1) werden organische Sauren und Alkohole zu Ace-
tat, Wasserstoff und Kohlendioxid umgewandelt. Dies ist aus thermodynamischen
Griinden nur moglich, wenn die Konzentrationen der Produkte auf einem niedri-
gen Niveau sind. Damit sind diese Mikroorganismen obligat synthroph. Sie konnen
ausschliefilich in Gemeinschaft mit anderen Mikroorganismen kultiviert werden, die
den Wasserstoff und ggf. die Essigsdure umgehend weiter umsetzen.

Eine Gruppe der Mikroorganismen, die Wasserstoff nach folgender Reaktionsglei-

chung umwandeln, sind die Homoacetogenen (Prozess I11.2 in Abbildung 2.1).
4 H, +2 CO, — CH3COOH + 2 H,O (2.1)

Sie erzeugen ausschliefilich Essigsdure und konnen so die Wasserstoffkonzentration
auf einem niedrigen Niveau halten.

Im Gegensatz zu diesen existieren in einigen anaeroben, mikrobiellen Gemein-
schaften auch Acetat oxidierende Mikroorganismen. Bei deren Wachstum lduft Reak-
tion (2.1) in entgegengesetzte Richtung ab. Auch dieser Vorgang ist nur bei geringen
Wasserstoffkonzentrationen moglich. Er ist aufSerdem bei erhchten Temperaturen

vorteilhaft.



IV. Methanogenese

Die wichtigsten Mikroorganismen der mikrobiellen Gemeinschaft, die Wasserstoff
konsumieren, sind die hydrogenotrophen Methanogenen. Sie erzeugen Methan und
Wasser aus Wasserstoff und Kohlendioxid (Prozess IV.1 in Abbildung 2.1).

4H, + COy —s CH, +2 H,O 2.2)

Zusammen mit den Homoacetogenen sorgen sie fiir die niedrige Wasserstoffkonzen-
tration, die fiir den Abbau der organischen Sauren und Alkohole notwendig ist.

Ein zweiter Prozesspfad der Methanerzeugung ist die acetoklastische Methanoge-
nese. In diesem wird Methan und Kohlendioxid aus Essigsdure erzeugt (Prozess IV.2
in Abbildung 2.1).

CH3COOH — CHy + CO» (2.3)

Zu den Mikroorganismen, die diesen Pfad nutzen, gehoren, nach aktuellem Wissens-
stand, ausschliefilich die Gattungen Methanosarcina und Methanosaeta, wahrend die
hydrogenotrophen Methanogenen divers sind (Rosenwinkel et al., 2014). Die aceto-
klastische Methanogenese stellt sich im gesamten anaeroben Abbau oft als limitie-
rend heraus, da die Gibbsche freie Energie und damit die Triebkraft fiir die Reaktion
mit AGY = —31kJ/mol (bei Standardbedingungen und pH = 7) verhiltnismafSig
klein ist (zum Vergleich hydrogenotrophe Methanogenese: AGY = —135,6Kk]/mol)
(Thauer etal., 1977).

Beide Prozessrouten der Methanerzeugung sind in einer funktionierenden mikro-
biellen Gemeinschaft vorhanden. Das Verhdltnis zwischen hydrogenotropher und
acetoklastischer Methanogenese hédngt jedoch vom Substrat und anderen dufieren
Bedingungen ab, wie der Temperatur und der Verweilzeit. So berichten Lehrbiicher
von ca. 70 % acetoklastischer Methanerzeugung (Murphy und Thamsiriroj, 2013).
Aktuelle Studien zeigen jedoch besonders in Systemen mit Temperaturen oberhalb
von 55 °C einen grofieren Anteil an hydrogenotropher Methanogenese (Krakat efal.,
2010). Die Ursachen und Einfliisse fiir dieses Verhéltnis sind Gegenstand aktueller
Forschung.

Die Temperaturbedingungen spielen bei der anaeroben Vergéarung eine wichtige Rol-
le. In Abhéngigkeit dieser setzen sich innerhalb der genannten Klassen jeweils ver-
schiedene Organismen durch und unterschiedliche mikrobielle Gemeinschaften ent-
stehen. Allgemein werden Mikroorganismen entsprechend ihrer optimalen Wachs-
tumsbedingungen beziiglich drei verschiedener Temperaturbereiche unterteilt. Dies
sind psychrophile (unter 20 °C), mesophile (20 bis 40 °C) und thermophile Bedin-



gungen (45 bis 60 °C). Dabei reagieren die Methanogenen generell empfindlicher auf
Temperaturschwankungen als die primdren oder sekunddren Gérer.

Die meisten landwirtschaftlichen Biogasanlagen werden unter mesophilen Bedin-
gungen betrieben (z. B. FNR (2009)), da sie unter diesen Bedingungen, je nach Wet-
terlage, nicht zusétzlich beheizt werden miissen und die zugehorigen Mikroorganis-
men trotzdem recht hohe Wachstumsraten aufweisen. Thermophile Anlagen bieten
den Vorteil, dass die Wachstumsraten etwas hoher liegen konnen und bei der Verga-
rung von Abfillen oder Fikalien eine gesonderte Erhitzung zur Hygienisierung, al-
so zum Abtoten von ggf. vorhandenen Krankheitserregern, entfallen kann. In jedem
Fall sollte darauf geachtet werden, dass die Temperatur nicht zu schnell verdndert
wird, da sich die mikrobielle Gemeinschaft an die Bedingungen angepasst hat. Bei
einer Anderung miissen sich erst andere Organismen, so weit vorhanden, zu einer

stabilen mikrobiellen Gemeinschaft ausbilden (Rosenwinkel et al., 2014).

Technische Umsetzung

Die technische Nutzung des beschriebenen mikrobiellen Abbauprozesses in Biogas-
anlagen kann in Abhédngigkeit der verwendeten Substrate in Form der Nassverga-
rung, bei der das Substrat fliissig und damit pumpféhig vorliegt, oder der Feststoff-
vergdrung, bei der stapelbares Substrat meist diskontinuierlich verarbeitet wird, er-
folgen. In der vorliegenden Arbeit werden Nassvergarungsverfahren betrachtet, da
diese in Deutschland grofiere technische Bedeutung und damit ein grofieres Potenti-
al zur Prozessverbesserung haben (Weiland, 2006).

Die einfachste und am héufigsten verwendete Bauweise von Biogasreaktoren stel-
len geriihrte Reaktoren dar. Bei diesen soll durch den Einsatz von einem oder meh-
reren Rithrwerken ein guter Austausch zwischen dem Substrat und den Mikroor-
ganismen gewdhrleistet werden. Das Riihren sollte jedoch auf ein Mindestmafs be-
schrankt werden, da durch die ausgetibten Scherkrafte das Wachstum einzelner mi-
krobieller Spezies gestort werden kann (FNR, 2013). Weitere Ausfiithrungsformen
von Biogasreaktoren werden in Kapitel 3 erldutert und im Einzelnen analysiert. Die
Biogasreaktoren werden je nach Anwendungsgebiet und Substratverfiigbarkeit vom
Labormafistab mit wenigen Litern Reaktorvolumen bis hin zu grofiskaligen, land-
wirtschaftlich genutzten Reaktoren von bis zu 5000 m® ausgefiihrt.

Eine Biogasanlage besteht neben dem Biogasreaktor auch aus weiteren Kompo-
nenten. Dies zeigt die Skizze einer beispielhaften Biogasanlage in Abbildung 2.2.
Nach der Anlieferung des Géarsubstrates durch Lastkraftwagen oder mithilfe von
Leitungen wird dieses gelagert, gemischt und, falls das Substrat Abfall oder Fakalien

umfasst, hygienisiert. Dabei wird es auf {iber 60 °C erwarmt, um etwaige Krankheits-
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Abbildung 2.2: Schema einer beispielhaften Biogasanlage mit den wichtigsten
Prozessschritten und Apparaten. Wird Garrest als Diinger verwendet, kann der
Stoffkreislauf bzgl. der Nahrstoffe geschlossen werden. Die energetische Nutzung
des Biogases kann beispielsweise in einem Blockheizkraftwerk (BHKW) erfolgen.

erreger abzutoten. AnschlieSend wird es kontinuierlich in den eigentlichen Biogas-
reaktor gepumpt. Zusatzlich konnen dem Reaktor auch tierische Exkremente, wie
Rindergiille, zugefiihrt werden. Dies stabilisiert durch die enthaltenen Mikroorga-
nismen das Betriebsverhalten der Biogasreaktoren.

Das dort entstehende Biogas akkumuliert oberhalb der Fliissigkeit im Kopfraum
des Biogasreaktors (engl.: headspace), der durch spezielle Planen dicht abgeschlossen
wird. Das Biogas wird dort oder in nachgelagerten Gasspeichern gesammelt und an-
schlieffend in Abhangigkeit der weiteren Nutzung aufgereinigt. Meist miissen dabei
Schwefel- und Ammoniak-Verbindungen aus dem Biogas abgetrennt werden.

In vielen Anlagen wird das Biogas vor Ort in Blockheizkraftwerken (BHKW) ge-
nutzt und so in thermische und elektrische Energie umgewandelt. Letztere kann in
das Versorgungsnetz und die Warme an lokale Verbraucher abgegeben werden. Ein
Teil der Warme wird, je nach Umweltbedingungen, auch zum Heizen des Biogas-
reaktors verwendet. Alternativ wird in einzelnen Anlagen das Biogas auch weiter
gereinigt, vom Kohlendioxid getrennt und dem Gasversorgungsnetz zugefiihrt.

Der Garrest wird zunéchst gelagert und das dabei entstehende Biogas in den meis-
ten Fillen aufgefangen und genutzt. Der verbleibende Feststoff kann als Diinger auf
Ackerflichen verwendet werden. Werden diese Flichen zum Anbau von Futtermit-
teln genutzt, kann der Nahrstoffkreislauf {iber die als Substrat eingesetzte Giille ge-
schlossen werden.

Im Kontext einer gesamten Biogasanlage stellt der Biogasreaktor die wichtigs-
te Komponente dar, da die eigentliche Biogaserzeugung dort stattfindet. Aufgrund

der Komplexitit der mikrobiellen Abbauprozesse liegen besondere Schwierigkeiten,
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aber auch Potentiale in dieser Komponente. Im Folgenden wird ausschliefilich auf
den Biogasreaktor eingegangen und aus diesem Grund der Begriff Biogasanlage syn-

onym fiir den Biogasreaktor verwendet.

2.2 Mathematische Beschreibung der Prozesse in
Biogasanlagen

Biogasanlagen konnen auf Grundlage der beschriebenen biochemischen Prozesse
durch mathematische Modelle abgebildet werden. Sie werden im Kontext verschie-
dener Fragestellungen, wie z. B. Auslegung, Optimierung oder Betriebsfiihrung von
Biogasanlagen, aber auch zur Vertiefung des Prozessverstindnisses verwendet. In
Abhingigkeit der Fragestellung und des betrachteten Systems konnen dabei Model-
le mit verschiedenem Detailgrad sinnvoll sein.

So gibt es Modelle zur Beschreibung des anaeroben Abbaus, die ausschliefslich den
ratenbestimmenden Schritt abbilden. Das ist, je nach System, die Hydrolyse (Prozess
Iin Abbildung 2.1) oder die acetoklastische Methanogenese (Prozess IV.2 in Abbil-
dung 2.1) (Batstone, 2006). In diesen Fillen bestehen die Modelle aus einer Bilanz-
gleichung fiir das Substrat und ggf. einer weiteren fiir die mikrobielle Biomasse. In
etwas komplexeren Modellen wird der Abbau in zwei biologische Abbauschritte (I-
III und IV in Abbildung 2.1) zusammengefasst, sodass zur Beschreibung mindestens
vier Bilanzgleichungen notwendig sind. Beispiele dafiir sind die Modelle in Marsili-
Libelli und Beni (1996) und Bernard etal. (2001). Werden einzelne organische Sau-
ren explizit beriicksichtigt und bilanziert, ergeben sich deutlich komplexere Modelle
mit einer grofsen Anzahl an bilanzierten Komponenten und dadurch berticksichtigte
Wechselwirkungen (z. B. Angelidaki et al. (1999) und Siegrist et al. (2002)).

Neben den mikrobiellen Abbauschritten tragen auch chemische Prozesse, wie Sdu-
re-Base-Reaktionen und der Phaseniibergang zwischen der fliissigen und gasformi-
gen Phase, zum Umfang und zur Komplexitdt der Modelle bei. Im Allgemeinen ist
es sinnvoll das einfachste Modell, das zur Beantwortung der jeweilige Fragestellung
geeignet ist, zu wahlen, da dieses eine geringere Anzahl an Parametern aufweist und
damit durch weniger Unsicherheiten geprégt ist. Des Weiteren lassen sich Wechsel-
wirkungen und Zusammenhinge in einem einfacheren Modell besser analysieren.
Auch die Rechenzeit kann ein wichtiges Kriterium bei der Auswahl eines geeigne-
ten Modells darstellen.

Um die grofSe Anzahl an leicht unterschiedlichen Modellen, gerade in der zuletzt
genannten Klasse an komplexen Modellen, zu vereinheitlichen und eine gemeinsa-

me Grundlage auch fiir die kinetischen Parameter zu schaffen, wurde von einer Ex-
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pertengruppe der International Water Association im Jahr 2002 das Anaerobic Dige-
stion Model No. 1 (ADM1) formuliert (Batstone et al., 2002). Dabei wurden bewusst
nur die wichtigsten Prozesse und Zwischenprodukte beriicksichtigt. Je nach Anwen-
dung sollen auch notwendige Erweiterungen eingefiigt werden. Als Grundlage fiir
die weitere Arbeit werden im Folgenden die Modellgleichungen eingefiihrt und er-

lautert. Sie sind der Originalarbeit von Batstone et al. (2002) entnommen.

2.2.1 Modellgleichungen von ADM1

Kern und wichtigste Grundlage des Modells ADM1 sind die berticksichtigten bio-
chemischen Prozesse und Zwischenprodukte. Diese werden im Folgenden zunéchst
zusammengefasst und anschlieffend die eigentlichen Modellgleichungen in Form
von Materialbilanzen, kinetischen Gleichungen und weiteren algebraischen Bezie-

hungen eingefiihrt.

Biochemische Prozesse in ADM1

Der anaerobe Abbau umfasst, wie in Abschnitt 2.1 beschrieben, eine Vielzahl an mi-
krobiellen Prozessen. Im Modell ADM1 ist eine Auswahl dieser berticksichtigt. Da-
zu werden einige Abbaurouten vernachlédssigt und andere zusammengefasst. Ab-
bildung 2.3 zeigt schematisch die biochemischen Prozesse, die im Modell abgebildet
sind. Dabei sind wieder die Abbauschritte der Hydrolyse, Acidogenese, Acetogenese
und Methanogenese zu erkennen. Die Hydrolyse wird in den Abbau von Kohlenhy-
draten, Proteinen und Lipiden unterteilt. Die dabei entstandenen Zwischenprodukte
Einfachzucker, Aminosduren und Lipide werden im Modell der Acidogenese aus-
schliefilich in kurzkettige organische Sduren umgewandelt. Die Bildung von Laktat
oder Alkoholen wird dabei ebenso vernachldssigt wie der Reaktionspfad der Ho-
moacetogenese. Die Methanogenese wird wieder in den Abbau von Wasserstoff und
den von Essigsaure unterteilt.

Zusétzlich werden zwei weitere Prozesse explizit beriicksichtigt, die zuvor noch
nicht erldutert wurden (vgl. Abbildung 2.3). Zum einen ist dies das Absterben der
bei den Abbauprozessen gebildeten mikrobiellen Biomasse, welche danach wieder
dem Abbauprozess zur Verfligung steht. In ADM1 wird dies durch die Bilanzgro-
e des Substratgemischs (im Original engl.: composite) berticksichtigt, welche sowohl
die als Substrat zugefiihrte Biomasse als auch die abgestorbene mikrobielle Biomas-
se umfasst. Das Substratgemisch zerfdllt nach dem Modell in einem weiteren neu
definierten Abbauschritt, der Desintegration, in die Makromolekiile Kohlenhydrate,
Proteine und Lipide.
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Substratgemisch Xc |
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"linerte Stoffe Sq
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inerte Stoffe X1

Lipide XLi

i
Proteine Xp,|  [Kohlenhydrate Xcy|

13.-19. Absterben
von mikrobieller

3. Hydrolyse
von Proteinen

2. Hydrolyse von
Kohlenhydraten

4.

Hydrolyse

Biomasse

Y

von Lipiden
A 4 Y
[ Aminoséuren S, | [Einfachzucker Ss, | [ Langkettige

Mikrobielle Biomasse

> <

dPro>» XdAca XdHZ

dSus XdAas XdFas Xdc4s

Fettsauren Sg,

/
5.-7. Abbau von Einfachzucker,
Aminosauren, langkettigen
Fettsduren

A A

| Valerat Sy,

Butyrat Sg, | |Propionat Sprol

\

/
8.-10. Abbau von
organischen Sauren

Y

Wasserstoff Sgp
Kohlenstoff Sjc

N

12. Abbau von
Wasserstoff

Acetat S Q

11. Abbau
von Acetat

N

~ [Methan Scyy4, Kohlenstoff Sic [

Korrespondenz der Prozesse mit
Abbauschritten aus Abb. 2.1

2.-4. :l. Hydrolyse
5-7. :ll. Acidogenese
8.—10. : lll. Acetogenese

11.—12.: IV. Methanogense

Abbildung 2.3: Biochemische Prozesse und Substanzen, die im Modell ADM1
abgebildet sind. Die Nummerierung der Prozesse ist dem Modell enthommen.
Rechts unten: Verweis auf Korrespondenz mit den in Abbildung 2.1 eingefiihrten

Prozessen.
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Biogas _
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Gasphase
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Partialdriicke p;
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Substrat Konzentration Xj, S; Garrest _
Volumenstrom g Volumenstrom g
Konzentrationen

Xi,ins Si,in

Abbildung 2.4: Prinzipskizze des Modells mit den berlcksichtigten Bilanzierungs-
bereichen des Biogasreaktors.

Materialbilanzen

In ADM1 wird die Modellformulierung der Materialbilanzen fiir ideal durchmischte
Reaktoren vorgeschlagen. Sie ldsst sich aber auch fiir andere Anordnungen iibertra-
gen. Dies wird in Kapitel 3 ndher erldutert.

Das Modell besteht aus drei Klassen von Materialbilanzen. Dieses sind die Glei-
chungen fiir (i) partikelférmige und (ii) geloste Stoffe in der Fliissigphase sowie fiir
die (iii) gasformigen Stoffe in der Gasphase (Kopfraum) des Reaktors (vgl. bertick-
sichtigte Bilanzbereiche des Reaktors in Abbildung 2.4).

Die Bilanzgleichung der partikelférmigen Stoffe in der fliissigen Phase hat folgen-

de Struktur.
dX;

dt

Darin sind Vj;q das Volumen der fliissigen Phase, q der zu- bzw. abgefiihrte Volumen-

th =q (Xi,in - Xi,out) + VliqUi (2.4)

strom und ¢; der biochemische Quellen- bzw. Senkenterm durch Reaktionen beziig-
lich der betrachteten Komponente i. X;, X; i, und X; o stehen fiir die Konzentration
des bilanzierten Stoffes im Inneren des Reaktors, im zugefiihrten bzw. im Gérrest-
volumenstrom. Da der Reaktor als ideal durchmischt angenommen wird, entspricht
die Konzentration des Gérrestes auch der im Inneren der Reaktors (X; oy, = Xj).
Falls Reaktoren mit besonderen Eigenschaften beziiglich der Feststoffverweilzeit be-
trachtet werden, kann auf die Grofie X; o+ Einfluss genommen werden. Dies wird
im nédchsten Abschnitt im Rahmen der Diskussion der Eingangsgrofien erldutert.
Die bilanzierten Komponenten sind im Einzelnen in Tabelle 2.1 aufgefiihrt. Im
Modell werden Substanzen mit dhnlichen Eigenschaften zusammengefasst, da die
partikelformigen Molekiile divers sind. Das Substratgemisch (C) umfasst sowohl

das zugefiihrte Substrat, sofern es nicht einer weiteren Abbaustufe entspricht, als
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Tabelle 2.1: Bilanzierte partikelférmige Komponenten in der flissigen Phase, sie-
he Gleichung (2.4).

Bilanzierte Komponente Indexkiirzel Einheit
(partikelformig)

Substratgemisch C kgCOD/ m3
Kohlenhydrate Ch kgCOD/m3
Proteine Pr kgCOD/ m3
Lipide Li kgCOD/m?
Partikelférmige inerte Stoffe pl kgCOD/m3
Zuckerabbauer dSu kgCOD/m3
Aminosdureabbauer dAa kgCOD/m3
Fettsdureabbauer dFa kgCOD/m?
Valerian- und Buttersdureabbauer dC4 kgCOD/ m3
Propionsdureabbauer dPro kgCOD/m3
Essigsdureabbauer dAc kgCOD/m?
Wasserstoffabbauer dH2 kgCOD/m?

auch die abgestorbene mikrobielle Biomasse. Des Weiteren werden die Makromole-
kiile der entsprechenden Gruppen zu Kohlenhydraten, Proteinen und Lipiden zu-
sammengefasst. Die partikelféormigen inerten Stoffe umfassen nicht oder nur schwer
abbaubare Komponenten, wie z.B. Sand oder Lignocellulose (verholzte Pflanzen-
strukturen). Der grofien Anzahl an unterschiedlichen Spezies von Mikroorganismen
wird in ADM1 durch Gruppierung beziiglich des jeweiligen Substrates begegnet.
Beispielsweise werden alle Bakterien, die Einfachzucker abbauen, als Zuckerabbau-
er zusammengefasst. Folglich umfasst diese einfache bilanzierte Grofie eine Vielzahl
an unterschiedlichen Mikroorganismen. Dem wird durch gemittelte Parameterwerte
fiir die kinetischen Beziehungen und fiir die Stochiometrie Rechnung getragen.

Da sich samtliche partikuldre Stoffe im Einzelnen in ihrer Zusammensetzung und
molaren Masse unterscheiden, werden die Komponenten in ADM1 beziiglich ihres
chemischen Sauerstoftbedarfs (COD, engl.: chemical oxygen demand) bilanziert. Dies
bezeichnet die Sauerstoffmasse, die notwendig ware, um die betreffende Substanz
vollstindig zu oxidieren. So wird das Konzentrationsmaf$ in Gleichung (2.4) in der
Einheit kgCOD/m? angegeben (vgl. Tabelle 2.1).

Die Materialbilanzen der gelosten Stoffe in der fliissigen Phase werden analog da-

zu formuliert.
ds;

liq g, =1 (Sijin — Si) + Viiqui + Viiqo,i (2.5)
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Tabelle 2.2: Bilanzierte geldste Komponenten in der fliissigen Phase, siehe Glei-
chung (2.5).

Bilanzierte Komponente Index-  Chemische Struktur Einheit
(gelost) kiirzel

Einfachzucker Su divers z.B. C,H»,0p kgCOD/ m3
Aminosduren Aa divers kgCOD/m3
Langkettige Fettsduren Fa divers kgCOD/m3
Geloste inerte Stoffe sl divers kgCOD/m?
Valeriansdure und Va CH;3(CH,)3COOH; kgCOD/m3
Valerat CHj3(CH;)3COO~

Buttersdure und Bu CH;(CH,),COOH; kgCOD/m3
Butyrat CHj3(CH,),COO~

Propionsdure und Pro CH;3(CH,)COOH; kgCOD/m?
Propionat CH;(CH,)COO~

Essigsdure und Ac CH;3COOH; kgCOD/m3
Acetat CH;COO™

Anorganischer Kohlenstoff IC CO,; HCO5 kmol/m?
Wasserstoff H2 H, kgCOD/ m3
Methan CH4 CHy kgCOD/m3
Anorganischer Stickstoff IN NH;; NH; kmol/m?
Metallische Anionen An divers kmol/m?3
Metallische Kationen Cat divers kmol/m?3

Darin sind S; und S;;,, die Konzentrationen der bilanzierten Stoffe im Inneren des
Reaktors bzw. im zugefiihrten Substrat. Im Vergleich zur Bilanz der partikelformi-
gen Stoffe (Gleichung (2.4)) ist in Gleichung (2.5) mit or; ein weiterer Term bertick-
sichtigt. Dieser Beschreibt den Stoffaustausch mit der Gasphase und ist in ADM1 als
Quellen- bzw. Senkenterm formuliert. Er hiangt von den Konzentrationsdifferenzen
in der fliissigen und gasférmigen Phase ab und wird im Folgenden im Rahmen der
Diskussion der kinetischen Beziehungen eingefiihrt.

Die bilanzierten gelosten Komponenten sind im Einzelnen in Tabelle 2.2 aufge-
listet. Es werden Einfachzucker, Aminosduren, langkettige Fettsauren und geloste
inerte Stoffe jeweils zu Gruppen zusammengefasst. Die organischen Sduren werden
zusammen mit ihren dissoziierten Sdureresten bilanziert. Eine Unterscheidung fin-
det lediglich bei der Bestimmung des pH-Wertes statt und wird im néchsten Ab-

schnitt gesondert definiert. Als Konzentrationsmaff wird auch hier, wenn moglich,
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Tabelle 2.3: Bilanzierte Komponenten der Gasphase im Kopfraum des Reaktors,
siehe Gleichung (2.6).

Bilanzierte Komponente Index- Chemische Einheit
(gasformig) kiirzel Struktur

Kohlendioxid CcO2 CO, bar
Wasserstoff H2 H, bar
Methan CH4 CHy bar

kgCOD/m3 verwendet. Lediglich von den nicht oxidierbaren Stoffen werden die
molaren Stoffmengen bilanziert (vgl. Tabelle 2.2).
Die Partialdriicke der Komponenten in der Gasphase p; werden durch folgende

Materialbilanz bestimmt.

Vgas% _ Ggas
RTg df  RIx'

+ Viigor 2.6)

Darin ist Vgas das Volumen der Gasphase, R die universelle Gaskonstante, Tg die Re-
aktortemperatur und gqg,s der austretende Biogasvolumenstrom. Es werden nur die
gasformigen Komponenten Kohlendioxid, Methan und Wasserstoff bilanziert (Ta-
belle 2.3). Des Weiteren wird die Gasphase als mit Wasserdampf geséttigt angenom-
men und der Wasserdampfpartialdruck mit der August-Dampfdruckformel der fol-
genden Form beschrieben.

AH 1 1
f a
pHZO(T) = pﬁZO,Vap - exp ( RV L (Tref - T)) (27)
Darin wird der Dampfdruck am Referenzpunkt mit prﬁgo vap = 0,0313 bar und die
Verdampfungsenthalpie des Wassers mit AHyap =43980]/mol bei der Referenztem-
peratur T™f =298 K angenommen.
Der austretende Biogasvolumenstrom wird durch eine lineare Ausflussbeziehung

bestimmt.
(gas = kp(P — Patm) (2.8)

Darin ist kp ein Parameter, der den Stromungswiderstand des Gasauslasses abbildet,
P der Gesamtdruck in der Gasphase und Patm der Umgebungsdruck. Der Gesamt-
druck ergibt sich aus der Summe der Partialdriicke der berticksichtigten Komponen-

ten.

P = pmo + pch4 + Pcoz + PH20 (2.9)
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Kinetische Beziehungen

Die Quellen- und Senkenterme der biochemischen Reaktionen in Gleichungen (2.4)
und (2.5) werden durch die stdchiometrischen Koeffizienten v; ; der Komponente i in

Bezug auf die Reaktion j und die Reaktionsraten der jeweiligen Reaktion r; definiert.
o, = Zvi,j 1’]' (210)
j

Die Eintrage der stochiometrischen Matrix v, die nicht null sind, sind in Tabellen 2.4
2.6 gegeben. Darin sind die f;; und Y; Parameter, die in Abhéngigkeit des betrach-
teten Systems festgelegt werden. Die Reaktionsraten 7; in Gleichung (2.10) werden
durch kinetische Gleichungen bestimmt. Fiir die Raten der Desintegration (Prozess 1
in Abbildung 2.3), Hydrolyse (Prozesse 2 bis 4) und des Absterbens der Mikroor-
ganismen (Prozesse 13 bis 19) werden kinetische Beziehungen erster Ordnung der
folgenden Form angenommen.

r=kX (2.11)

Dabei ist k die Reaktionskonstante und X die Konzentration des Edukts der jeweili-
gen Reaktion.

Die mikrobiellen Abbauvorgénge (Prozesse 5 bis 12 in Abbildung 2.3) hédngen so-
wohl von der Konzentration der betreffenden Mikroorganismen als auch von der
des Substrates ab. Dies wird in ADM1 durch Monod-Kinetiken beschrieben. Falls
der Abbau durch andere Einfliisse gehemmt wird, wird die Monod-Kinetik mit ent-

sprechenden Hemmfaktoren (auch: Inhibierungsfaktoren) multipliziert.

S
r= kmmxl;[ I (2.12)

Dabei ist ki die Monod-Konstante der Reaktion, sie bezieht sich auf die abgebaute
Substratmenge und korrespondiert iiber den stochiometrischen Faktor mit der maxi-
malen Wachstumsgeschwindigkeit ymax der mikrobiellen Spezies. Des Weiteren ist S
die Konzentration des Substrates, Kg die Séattigungskonstante und X die Konzentra-
tion der mikrobiellen Spezies fiir die jeweilige Reaktion. I sind die zu berticksichti-
genden Inhibierungsfaktoren. Sie werden je nach Ursache durch eine der folgenden
vier Formen beschrieben.

() Inhibierung durch konkurrierende Substrate Der mikrobielle Abbau eines Sub-
strats kann von Substanzen gehemmt werden, die in Konkurrenz zum betrachteten
Substrat stehen. In diesem Fall baut die mikrobielle Spezies sowohl das Substrat als

auch die alternative Substanz ab, sodass die Abbaurate des Substrates durch die an-
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deren Substanzen reduziert wird. In ADM]1 ist dies bei dem Butyrat- und Valera-
tabbau der Fall. Beide Stoffe werden von der gleichen mikrobiellen Gruppe Xjc4
konsumiert. Daher werden folgende wechselseitigen Inhibierungsfaktoren bertick-

sichtigt.
Igy = ! (2.13)
P 1+ Spu/Sva ‘
1
Ly= ——— 2.14
va 1+ SVa/SBu ( )

(ii) Nicht-konkurrierende Inhibierung Im Gegensatz dazu werden bei der nicht-
konkurrierenden Inhibierung Substanzen berticksichtigt, die lediglich die Abbau-
rate reduzieren, aber nicht von den betreffenden Mikroorganismen abgebaut wer-
den. Dies wird bei der Hemmung der acetoklastischen Methanogenese durch Am-
moniak berticksichtigt. AuSerdem ist, wie zuvor erldutert, die Acetogenese thermo-
dynamisch nicht moglich, falls die Wasserstoffkonzentration erhoht ist. Dies wird
in ADMI nicht als feste Grenze sondern auch {iiber die Kinetik in Form von Inhi-
bierungsfaktoren abgebildet. Beide Aspekte werden in ADM1 durch folgende Glei-
chungen beschrieben.

1
1+ Sm/Kim
1
1+ Snms/ KiNms

It (2.15)

(2.16)

INH3 =

Darin ist K, der fiir den jeweiligen Hemmstoff « und die betreffende Reaktion spe-
zifische Inhibitionsparameter.

(iii) Zweitsubstrat-Limitierung Wird fiir einen Abbauprozess neben dem in der
Monod-Kinetik berticksichtigten Substrat ein weiterer Stoff benétigt, reduziert sich
die Wachstumsrate im Falle einer Verarmung. In ADM1 ist dieser Aspekt fiir den an-
organischen Stickstoff berticksichtigt, der fiir das Wachstum von Mikroorganismen

notwendig ist. Der zugehorige Inhibierungsterm hat die folgende Form.

1

—_— 2.17
1+ Kyin/ SN @17)

INjlim =
Darin ist Ky v die Inhibierungskonstante beztiglich des anorganischen Stickstoffs der
jeweiligen Reaktion.
(iv) Einfluss der Umgebungsbedingungen Mikroorganismen konnen im Allge-
meinen nur bei bestimmten Umweltbedingungen kultiviert werden. In ADM1 ist

dies fiir den pH-Wert berticksichtigt. Es werden daftir zwei Moglichkeiten zur Be-
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schreibung vorgeschlagen je nachdem, ob ein Fenster oder lediglich die untere Gren-
ze des pH-Wertes einbezogen werden soll. In der vorliegenden Arbeit wird aus-
schliefilich die Formulierung mit der unteren pH-Wert-Limitierung verwendet. Die-

se hat die folgende Form.

H-pHy; )2
e exp (—3 (ﬁ) > falls pH < pHy;p

= (2.18)

1 anderenfalls

Dabei beschreibt pH den pH-Wert, der im System herrscht, pHy;; die obere Grenze
(engl.: upper limit), bei der keine Inhibierung auftritt, und pH;; die untere Grenze
(engl.: lower limit), bei der die betreffenden Mikroorganismen vollstindig gehemmt
werden.

Eine Liste der vollstindigen kinetischen Gleichungen und der zugehorigen Inhi-
bierungsfaktoren fiir alle Reaktionen ist in Tabelle 2.7 gegeben.

Neben den biochemischen Abbauprozessen werden auch Transportprozesse bzw.
der Phasentibergang zwischen fliissiger und gasférmiger Phase durch Quellen- und
Senkenterme in den Bilanzgleichungen (2.5) und (2.6) berticksichtigt. Diese werden

durch die stochiometrischen Koeffizienten vy ; und die Ubergangsrate 1, definiert.
01i = ZVT,i,j I (2.19)
i

Die stochiometrische Matrix fiir den Phasentibergang ist in Tabelle 2.8 gegeben. Da-
bei ergibt sich fiir die Materialbilanz der Stoffe, die nicht gasférmig vorliegen (Glei-
chung (2.5)), der Term cor; zu null. Die Raten vt werden durch die Differenz zwi-
schen der Konzentration der geldsten Komponente und der Gleichgewichtskonzen-
tration in Abhédngigkeit des Partialdrucks in der Gasphase iiber das Henry-Gesetz

bestimmt.

rt1 = kpa(Su2 — Mcop,H2 K H2pH2) (2.20)
T2 = kpa(Scra — Mcop,crs Ku,crapcra) (2.21)
rr3 = kra(Scoz — Ku,copcoz) (2.22)

Dabei ist kpa der spezifische Stoffiibergangskoeffizient, der fiir alle Komponenten
gleich angenommen wird, und Ky ; die Henry-Konstante des betreffenden Stoffs. Im
Fall des Wasserstoffs und des Methans miissen die unterschiedlichen Einheiten der
Konzentrationen durch den Faktor Mcop ; beriicksichtigt werden. Er steht fiir den
COD je Stoffmenge der jeweiligen Komponente ([Mcop,i| = kgCOD)y

kmol
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Tabelle 2.7: Kinetische Gleichungen fiir die Reaktionsraten r der biochemischen
Prozesse.

Prozess j Rate 7;
Desintegration kgisXc

2 Hydrolyse von knyd,chXch
Kohlenhydraten

3 Hydrolyse von Knyd,pr Xpr
Proteinen

Hydrolyse von Lipiden  kpyq,1i XLi

. S
5 Abbau von Einfach- km,SudeSu Ions - INlim/5
zucker
. S
6 Abbau von Amino- km,Aa ko225 Xdaa - TpHe - INlimy6
sdauren

. S
7 Abbau von langkettigen km,FaWi‘sFaXdFa Ton7 - INjimz  TH27

Fettsduren
8 Abbau von Valerat km,C4ﬁXdC4 -Ileg “INtimgs  TH28 - IBu
9 Abbau von Butyrat km,C4I<S,CS4%SBuXdC4 Tono - INtimo  IH29 - Iva
10 Abbau von Propionat km,ProﬁXdpro “IoH,10 - IINjlim, 10 *TH2,10
11 Abbau von Acetat km, Acﬁxd Ac Iprat - INim,11 - INH3,11
12 Abbau von Wasserstoff  kp, t2 %de Ion12 - IINlim, 12
13 Absterben von dSu kdec dsuXdsu
14 Absterben von dAa kdecdaaXdAa
15 Absterben von dFa kdec,draXdFa
16 Absterben von dC4 kdec dcaXaca
17 Absterben von dPro kdec aProXdpro
18 Absterben von dAc kdecdacXdac
19 Absterben von dH2 kgec,dr2 Xdr2

Gleichgewichtsbeziehungen

Die in den biochemischen Prozessen erzeugten Sduren liegen, je nach pH-Wert der
Fliissigkeit, entweder als Saure oder dissoziiert in Form des Sdurerestes vor. Die
zuvor definierten Materialbilanzen (2.5) umfassen beide Zustdnde der Substanzen
(vgl. Tabelle 2.2). Da in den kinetischen Beziehungen teilweise die jeweiligen Kon-
zentrationen im Einzelnen verwendet werden, sind weitere Zusammenhédnge zur
Beschreibung notwendig. Dies ist zum einen eine Beziehung zur Beschreibung des
chemischen Gleichgewichts der Sdure-Base-Reaktionen und zum anderen die Ge-

samtbilanz der einzelnen Komponenten.
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Tabelle 2.8: Eintradge der stéchiometrischen Matrix vt der Phasenlbergénge.

Elementi — 20 21 22 27 28 29
Prozess j | Sz Scms Sic PH2 pcha Pcoz
1 Hp-Ubergang -1 MCOlD,HZ
2 CH4—U'bergang -1 MCOll),CH4
3 COy-Ubergang -1 1

In ADM1 werden die folgenden Sdure-Base-Reaktionen berticksichtigt.

hVFA ¢ VFA™ + H*
NH} > NH; +H*

CO, + H,0 + HCO; +H*
H,0 ¢ OH™ + H*

Darin steht hVFA fiir die fliichtigen organischen Sauren (engl.: volatile fatty acid) und
VFA™ fiir deren dissoziierten Sdurerest. Diese Reaktion wird fiir Valeriansdure bzw.
Valerat (hVa, Va™ ), Buttersdure bzw. Butyrat (hBu, Bu™), Propionsdure bzw. Propi-
onsdure (hPro, Pro™ ) und Essigsdure bzw. Acetat (hAc, Ac™) berticksichtigt.

Die Konzentrationen dieser Sdauren und Sdurereste werden unter Annahme des

chemischen Gleichgewichts mithilfe des Massenwirkungsgesetzes bestimmt.

0 — SVFA- " SHy
ShvEa
(hVFA, VFA—) = {(hVa, Va—), (hBu, Bu—), (hPro, Pro—), (hAc, Ac—)}

0 —SNH3 " SHi

— Ka,veA (2.23)

S Se g @24
NH4+
_ SHCo3- * SHt
0 B e—— Ka,coz (2.25)
co2
0 =Som_ - Sty — K (2.26)

Darin sind K, ; die Sdurekonstanten der zugehdrigen Séure-Base-Reaktionen und Ky
das Ionenprodukt des Wassers, wobei von einem Uberschuss des Wassers ausgegan-

gen wird.
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Zusétzlich gilt folgender stochiometrischer Zusammenhang fiir die bilanzierten
Gesamtkonzentrationen und die einzelnen Konzentrationen der Siuren und Saure-

reste.

0 =SvrA — Shvra — Svra- (2.27)
mit (VFA, hVFA, VFA—) = {(Va, hVa, Va—), (Bu, hBu, Bu—), - - -
-+ (Pro,hPro, Pro—), (Ac,hAc, Ac—)}
0 =SIN — SnH3 — SNH4+ (2.28)
0 =Sic — Sco2 — Sncos- (2.29)

Die Gleichungen (2.23)—(2.29) sind somit die Bestimmungsgleichungen fiir die Kon-
zentration der Sduren und Sdurereste.

Schliefllich wird die Protonenkonzentration Sty mithilfe einer Ladungsbilanz be-
stimmt. Fiir diese wird Elektroneutralitidt angenommen, sodass sich die Summe der

Ladungen der positiv und negativ geladenen Ionen zu null ergibt.

0 = Scat + SNH4+ + SHy -
SAcf _ SProf _ SBuf - SVaf
Mcop,ac  Mcoppro Mcopsu  Mcop,va

— SoH- — San

(2.30)

-+ — SHCO3- —

In der Gleichung werden auch anorganische Kationen und Anionen beriicksichtigt,
wie z.B. Na' und Cl~, welche mit der Zugabe von starken Sduren oder Basen in das
System eingebracht werden konnen. Sie werden durch entsprechende Materialbilan-
zen als inerte Stoffe beriicksichtigt (vgl. Tabelle 2.2).

Aus der Protonenkonzentration wird auch der pH-Wert berechnet.

pH = —log;,(SH+) (2.31)

Zusammenfassende Kommentare zum Modell: Annahmen und Kritik

Insgesamt besteht das Modell aus 29 dynamischen Bilanzgleichungen und 14 al-
gebraischen Beziehungen des Sdure-Base-Systems. Dabei werden 19 biochemische
Prozesse berticksichtigt. Die Annahmen und Vereinfachungen, die an den verschie-
denen Stellen implizit oder explizit getroffen wurden, werden an dieser Stelle noch
einmal zusammengefasst.
* Die biochemischen Abbaupfade werden fiir das Modell vereinfacht (vgl. Ab-
bildung 2.3) und nur einzelne reprédsentative mikrobielle Gruppen und Zwi-

schenprodukte berticksichtigt.
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* Die zugehorigen kinetischen Parameter werden représentativ fiir die jeweili-
gen mikrobiellen Gruppen gewahlt.

* Beziiglich der mikrobiellen Gemeinschaft werden Verdnderungen innerhalb
zusammengefasster mikrobieller Gruppen, z. B. durch Adaption an verdnder-
te Verhiltnisse, nicht berticksichtigt. Aus diesem Grund ist die Parametrierung
bei der Abbildung des Betriebs besonders wichtig und muss ggf. regelmafSig
aktualisiert werden.

* Es wird angenommen, dass sich die Sdure-Base-Reaktionen im Gleichgewicht
befinden, da sie um Grofienordnungen schneller ablaufen als die biochemi-
schen Abbauprozesse.

* In der fliissigen Phase wird Elektroneutralitdt angenommen.

* Bei der Formulierung der Materialbilanzen wird der Reaktor als ideal durch-
mischt angenommen.

* Eswird angenommen, dass die Reaktionen in wéssriger Phase ablaufen, sodass
die Volumenanderung durch den Abbau vernachléssigt werden kann.

* Das Modell ist isotherm formuliert und der Einfluss von Temperaturdnderun-
gen wird nicht berticksichtigt. Es werden lediglich fiir unterschiedliche Tem-

peraturbereiche geeignete Parameterwerte empfohlen.

Das Modell ADM1 wurde seit der Einfithrung im Jahr 2002 in zahlreichen Arbeiten
zur Beschreibung des Verhaltens von Biogasanlagen mit unterschiedlichen Substra-
ten erfolgreich verwendet. Dazu zdhlen (i) Substrate aus dem Bereich der Abwas-
serbehandlung, wie Klarschlamm, Schwarzwasser und industrielle Abwésser (Blu-
mensaat und Keller, 2005; Feng et al., 2006), (ii) Abfall und Reststoffe, beispielsweise
aus der Tierhaltung oder der Industrie (Gali etal., 2009; Astals etal., 2011), und (iii)
Energiepflanzen, wie Gras-, Mais- oder Roggensilage sowie Rapsol (Koch et al., 2010;
Wichern et al., 2008). Auch die Ko-Vergarung von mehreren der genannten Substrate
konnte mit dem Modell beschrieben werden (Liibken et al., 2007).

Jedoch offenbarten verschiedene Anwendungen auch Schwachstellen und Verbes-
serungspotentiale. Die gedufierten Kritikpunkte werden im Folgenden kurz zusam-
mengefasst.

* Das Modell umfasst eine grofie Anzahl Parameter, die zum Teil eng verkoppelt
oder voneinander abhingig sind (Batstone et al., 2006). Meist werden lediglich
einzelne Parameter angepasst, sodass ihre eigentliche biochemische Bedeutung
verloren geht und das Modell nur in begrenztem Bereich anwendbar ist.

* Die Verwendung des COD als Konzentrationsmaf$ resultiert aus der Beschrei-

bung von aeroben Systemen, fiihrt jedoch in der Anwendung auf anaerobe Ver-
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gdrung, in der die Produktbildung im Fokus steht, zu Ungenauigkeiten (Klee-
rebezem und van Loosdrecht, 2006).

* Die Stickstoff- und Kohlenstoffbilanzen sind nicht geschlossen, da angenom-
men wird, dass abgestorbene mikrobielle Biomasse in das Substratgemisch
tibergeht. Die Stickstoff- und Kohlenstoffanteile dieser Stoffe unterscheiden
sich jedoch (u.a. in Lauwers et al. (2013)).

* Die Annahme von festgelegten und konstanten stochiometrischen Beziehun-
gen des Abbaus von Glucose ist nicht realistisch, da diese vom Redox-Zustand
der Substrate abhéngt. Rodriguez et al. (2006) schlagen unter Berticksichtigung
thermodynamischer Zusammenhinge eine alternative Formulierung vor.

* Die vorgeschlagene Beschreibung von Systemen mit erhohter Feststoffverweil-
zeit kann zu unrealistisch hohen Konzentrationen der mikrobiellen Biomasse
fihren. Nach Kleerebezem und van Loosdrecht (2006) ist in diesen Systemen
die Annahme einer maximalen und festgelegten Konzentration der mikrobiel-

len Biomasse vorzuziehen.

Neben diesen generellen Kritikpunkten werden auch Anderungen an verschiedenen
kinetischen Ansitzen vorgeschlagen, wie z. B. der Hydrolyse (Ramirez et al., 2009),
des Abbaus der langkettigen Fettsduren (Palatsi et al., 2010) oder der Wasserstoft-
hemmung (Kleerebezem und van Loosdrecht, 2006).

Auflerdem werden in zahlreichen Arbeiten auch verschiedene Erweiterungen des
Modells empfohlen, in denen weitere Stoffe und damit korrespondierende Prozesse
berticksichtigt werden. Es wurden folgende Soffe eingefiihrt: (i) verschiedenartige
Substrate, (ii) anorganische Stoffe, wie Nitrat, Phosphor, Schwefel und metallische
Ionen, die zu Fallungsreaktionen fiihren, sowie (iii) weitere organische Verbindun-
gen, die im Abbauprozess gebildet werden, wie z. B. Lactat, Ethanol und aromatische
Verbindungen, die zu Geruchsentwicklung fiihren konnen (Lauwers et al. (2013)).

Insgesamt wurde das Modell also vielfach eingesetzt und in unterschiedlichen
Formulierungen verwendet. Da das Modell als Grundlage fiir weitere problemspezi-
fische Modelle entwickelt wurde, waren die zahlreichen Erweiterungen wiinschens-
wert und widersprechen nicht dem Nutzen der Basisformulierung. Zu den generel-
len Kritikpunkten beziiglich der Modellformulierung nahmen Batstone et al. (2006)
Stellung und zeigten, dass diese in vielen Fallen nur einen geringen Einfluss haben,
jedoch ggf. geeignete Verdnderungen vorzunehmen sind.

In der vorliegenden Arbeit wird das Modell ADM1 in der urspriinglichen For-
mulierung verwendet, um so die Vergleichbarkeit und Ubertragbarkeit zu gewéhr-
leisten. Ferner steht in den zu diskutierenden Analysen das Aufzeigen prinzipieller

Einfliisse, Wechselwirkungen und Potentiale verschiedener Anwendungen im Mit-
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Biogasanlage

EingangsgroBen u /T. MessgroéBen y
Verdiinnungsrate D g .

5
Substratkonzentration >
Xiin» Siin -t ! — —>
ggf. Einfluss auf Fest- Parameter p

Kinetik, Stochiometrie

stoffverweilzeit T x AuBere Bedingungen

Konzentrationen X;, S spez. Volumenstrom von
Partialdruck p; Methan g¢;,
Methanausbeute Ycpy
Gesamtkonzentration der mikro-
biellen Biomasse Xges

Abbildung 2.5: Ubersicht des analysierten Systems, beriicksichtigte Eingangs-

gréBen, ZustandsgréBen, Parameter und KenngréBen. Die MessgréBen werden
in Kapitel 4 eingefuhrt.

7
ZustandsgroéBen x } KenngréBen
i

telpunkt. Die exakte quantitative Vorhersage bestimmter Betriebszustande ist dabei
von untergeordneter Bedeutung. Insofern stellt die Verwendung von ADM1 einen

geeigneten Ansatz dar.

2.2.2 Parameter, EingangsgroBen und KenngroBen

Neben den zuvor definierten Modellgleichungen miissen fiir die Simulationen Para-
meter und Eingangsgrofien des Modells festgelegt werden. Diese Kategorien sind in
der Systemskizze in Abbildung 2.5 dargestellt. Zusitzlich geben Messgrofien Auf-
schluss iiber den Systemzustand. Auf diese wird hier noch nicht eingegangen, da
sie in Kapitel 4 im Rahmen der dynamischen Betriebsfithrung im Detail diskutiert
werden. Aus den Zustandsgrofien des Modells werden zur Beurteilung eines Be-
triebspunktes Kenngrofien definiert, auf die im Verlauf der Arbeit an verschiedenen

Stellen zuriickgegriffen wird.

Parameter

Die Auswahl geeigneter Parameter beeinflusst die Ergebnisse der Simulation. So ist
die Parametrierung des Modells fiir die exakte Vorhersage des Betriebsverhaltens ei-
ner Biogasanlage besonders wichtig. In den folgenden Analysen besteht das Ziel im
Aufzeigen prinzipieller Zusammenhédnge und qualitativer Trends, sodass die Ergeb-
nisse auch auf Systeme mit anderen Substraten und Betriebsbedingungen tibertrag-

bar sind.
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Tabelle 2.9: Physikalische und geometrische Parameter des Biogasreaktors, die
fur die Simulationsstudien verwendet werden.

Volumen der fliissigen Phase Vj;q 1000 m3

Volumen des Gasraums Vgas 300 m3
Betriebstemperatur TR 308,15K
Umgebungsdruck Patm 1,013 bar

Die in diesem Kapitel folgenden Voruntersuchungen wurden mit dem Parame-
tersatz fiir die kinetischen und stochiometrischen Parameter, die in Batstone et al.
(2002) als Referenz vorgeschlagen sind, durchgefiihrt. Dieser wurde vornehmlich
fiir die Abwasserbehandlung erstellt. Die weiteren Analysen basieren auf einem Pa-
rametersatz, der fiir Maissilage als Substrat bestimmt wurde. Dieses Substrat ist im
Kontext der energetischen Verwertung von Biomasse relevant und wird aus diesem
Grund exemplarisch verwendet. Alle Simulationsparameter sind fiir beide Fille im
Anhang in den Tabellen A.1-A.3 zusammengefasst.

Des Weiteren miissen physikalische und geometrische Parameter des Reaktors
und dessen Betrieb festgelegt werden. Die in dieser Arbeit verwendeten Parame-
ter sind in Tabelle 2.9 aufgelistet. Sie entsprechen typischen Werten in grofiskaligen

Biogasanlagen.

EingangsgréBen

Eingangsgroflen miissen beim Betrieb oder bei der Auslegung von Biogasanlagen
festgelegt werden. Durch diese ldsst sich der Betriebspunkt der Anlage beeinflussen.
Eine wichtige Grofie ist der Substratvolumenstrom g, also die Menge des Substrats,
die dem Reaktor kontinuierlich zugefiihrt wird. Welchen Einfluss eine Verdnderung
dieser Grofe hat, hdngt auch vom Volumen der fliissigen Phase Vj;q ab. Aus diesem
Grund wird im Folgenden der zugefiihrte Volumenstrom auf das Fliissigkeitsvo-
lumen bezogen. Diese spezifische Gréfle ist in der Mikrobiologie {iblich und wird

Verdiinnungsrate D genannt.

q
D= 2.32
Vig (2.32)

Der Kehrwert der Verdiinnungsrate ist die hydrodynamische Verweilzeit T (engl.:
hydraulic retention time, HRT). Dies ist ebenfalls eine gangige Grofie fiir den Betrieb

von Biogasanlagen.
_ Viq

q

T=D"! (2.33)
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Bei dem Einsatz moderner Biogasanlagen kann je nach Technologie die Verweilzeit
der Feststoffe tx (engl.: solid retention time, SRT) im Vergleich zur Fliissigkeit vergro-
Bert werden. Dies bietet den Vorteil, dass die mikrobielle Biomasse linger im System
verbleibt und so zu einem hoheren Abbaugrad beitragen kann. Diese Grof8e ist wie

folgt definiert.
X Vig

™~ =
Xi,out q

Die Feststoffverweilzeit kann jedoch nicht frei gewahlt werden, sondern hdngt von

(2.34)

der Bauform, den Betriebsbedingungen und dem Substrat ab und stellt sich durch
die Bildung von Biofilmen auf Partikeln ein. Dieser Aspekt wird im Rahmen der
Analyse verschiedener Reaktorkonfigurationen (Kapitel 3) ndher erldutert. Vereinfa-
chend wird in ADM1 angenommen, dass die Differenz zwischen hydrodynamischer

und Feststoffverweilzeit eines Reaktors konstant ist.
IAX=TX—T (2.35)

Durch diese Grofie T x wird mit Gleichungen (2.33)—(2.35) in der Materialbilanz (2.4)
die Konzentration am Austritt des Reaktors X; .+ bestimmt. Falls nicht anders er-
wihnt, wird im Folgenden die Differenz 7, x zu null angenommen, sodass X; ot = X;
gilt.

Weitere Eingangsgrofien sind die Konzentration und die Zusammensetzung des
Substrates S;;, und X;i,. Diese konnen in realen Anwendungen nur in gewissen
Grenzen eingestellt werden. So kann die Konzentration lediglich durch Verdiinnung
reduziert und die Zusammensetzung je nach Anlage durch Verdnderung des Sub-
stratgemischs beeinflusst werden. Aus diesem Grund wird der Einfluss dieser Gro-
en ausschliefSlich im Rahmen der Voruntersuchung angesprochen und in den wei-
teren Analysen nicht untersucht.

Die verwendeten Substratzusammensetzungen fiir die folgende Voruntersuchung
mit Abwasser sowie fiir die weiteren Analysen in Kapitel 3-5 mit Maissilage als Sub-
strat sind in Tabelle 2.10 angegeben. Die Konzentrationen der nicht aufgefiihrten

Komponenten werden zu null angenommen.

KenngréBen

Um das Betriebsverhalten des Biogasreaktors einheitlich bewerten zu kénnen, ohne
alle Zustandsgroflen einzeln zu betrachten, eignen sich integrale Kenngréflen. Sie
werden in den folgenden Analysen an verschiedenen Stellen herangezogen.

Der Volumenstrom des Methans, der das System kontinuierlich verldsst, ist eine

wichtige Kenngrofie bei der Beurteilung von Biogasreaktoren. Im Folgenden wird
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Tabelle 2.10: Parameter der Substratzusammensetzung der Simulationsstudien,
nicht aufgeflhrte Substanzen sind im Zulauf nicht vorhanden.

Komponente Parameter Werte in Einheit
Kap. 2 Kap. 3-5
Abwasser Maissilage

aus Wichern
etal. (2008)

Substratgemisch Xcin 50 380 kgCOD m3
Essigsédure SAc,in 0 5 kgCOD m3
Anorganischer SIN in 0 0,045 kmol m—3
Stickstoff

diese Grofie bei Standardbedingungen (T" = 273,15K und P" = 1bar) angegeben.
Zur Gewihrleistung der Vergleichbarkeit wird sie aufserdem auf das Fliissigkeitsvo-
lumen des Reaktors bezogen.

n Jgas PcHa T
== 2.36
8CH4 ‘/liq pn TR ( )

An einigen Stellen der folgenden Analysen wird zusétzlich auch der spezifische Vo-
lumenstrom des produzierten Biogases gg,s herangezogen. Dieser wird analog zu
8¢ definiert, umfasst jedoch alle Komponenten, die das System in der Gasphase
verlassen.

Die Methanausbeute Yp4 beschreibt, welcher Anteil des zugefiihrten Substrates
in Methan umgesetzt wird und ist damit ein Giitemaf fiir die Substratausnutzung.

Sie stellt somit gerade bei kostenintensiven Substraten eine wichtige Kenngrofie dar.

9gas' PCH4
RTy Mcop,cHa

Yicop Xiin + Licop Siin) g

Yeru = ( (2.37)
Der Zihler beschreibt dabei den Stoffmengenstrom des erzeugten Methans und der
Nenner die kontinuierlich zugefiihrten, abbaubaren Substanzen. Bei der Bestimmung
ist zu beachten, dass als Substrat lediglich die Stoffanteile im Eingangsstrom betrach-
tet werden, die in kgCOD angegeben und damit abbaubar sind. Die Methanausbeu-
te bezieht sich somit auf kgCOD des erzeugten Methans je kgCOD des zugefiihrten
Substrats.
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Die dritte Kenngrofse, die herangezogen wird, ist die Konzentration der im System
vorhandenen mikrobiellen Biomasse Xges. Sie ist kennzeichnend fiir die Fahigkeit
des Reaktors Substrat abzubauen.

12
Xges = Y X (2.38)
i=6
Jedoch ist dabei zu beriicksichtigen, dass auch die genaue Zusammensetzung wich-
tig ist. So kann ein Reaktor mit unausgeglichener mikrobieller Gemeinschaft das
Substrat nicht abbauen. Deshalb wird bei Verwendung dieser Kenngrofie auch die
Zusammensetzung erldutert.

Das formulierte mathematische Modell wurde zur Durchfiihrung der vorliegen-
den Arbeit in Matlab implementiert und wird dort mit dem Integrator odel5s nu-
merisch gelost, da sich dieser fiir Differential-Algebra-Systeme eignet. Die Imple-
mentierung wurde eingehend getestet und mithilfe des Benchmarks von Rosen und

Jeppsson (2006) gepriift.

2.3 Voruntersuchungen zur Verwendung des Modells

Im Umgang mit komplexen Modellen dieser Art ist es hilfreich, das prinzipielle Ver-
halten zu kennen, um so die errechneten Ergebnisse richtig einschédtzen zu kénnen.
Ein wichtiger Aspekt dabei ist das stationdre Betriebsverhalten bei konstanten Ein-

gangsgrofien us. Allgemein lédsst sich dieses durch Gleichung (2.39) formulieren.

dxg
dt

= f(xs,us) =0 (2.39)

Dabei ist x; der Vektor der stationdren ZustandsgrofSen des Systems.

Es ist bekannt, dass biologische Modelle der diskutierten Form fiir einen festen
Satz an Eingangsgroflen mehrere unterschiedliche stationdre Losungen aufweisen
konnen (z. B. Bailey und Ollis (1986) oder Bequette (1998)). Einfiihrend soll das im
Folgenden anhand eines einfachen biologischen Modells mit zwei Zustidnden kurz
analytisch gezeigt werden. Dieses Beispiel wird auch in den genannten Lehrbiichern
diskutiert.

Diesen Beobachtungen folgend liegt es nahe, dass auch das weitaus komplexe-
re Modell ADM1 qualitativ dhnliches Verhalten zeigt, und dass wegen der nichtli-
nearen Reaktionskinetiken noch weitere Effekte zu Tage treten konnen. Aus diesem
Grund wird anschlieffend das stationdre Verhalten von ADM1 diskutiert. Die Ergeb-
nisse stellen auch fiir die weitere Verwendung des Modells eine wichtige Grundlage
dar.
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2.3.1 Einfuhrendes Beispiel

Ein einfaches Beispiel fiir ein biologisches Modell lasst sich durch zwei Bilanzglei-
chungen fiir die Konzentrationen eines Substrates S und der mikrobiellen Biomas-

se X beschreiben.

ds
q; = D(Sin—5)—1 (2.40)
% = -DX+Y-r (2.41)

Darin sind die Verdiinnungsrate D und die Eingangskonzentration des Substrates
Sin die Eingangsgrofien u des Systems, durch die das Betriebsverhalten beeinflusst
werden kann. In diesem einfachen Fall wird davon ausgegangen, dass das Substrat
steril ist und somit keine mikrobielle Biomasse enthdlt. Des Weiteren ist in Glei-
chung (2.41) die Grofie Y der Ausbeutefaktor der Reaktion beztiglich der mikrobiel-
len Biomasse, er ist vergleichbar mit dem stdchiometrischen Faktor einer chemischen
Reaktion. Die Grofle r beschreibt die Reaktionsrate, in diesem Fall die Rate des bio-
chemischen Substratabbaus. Typischerweise, wie auch in ADM1, wird diese durch
eine Monod-Kinetik (Gleichung (2.42)) beschrieben.

kmS

"Tkets
N——
u(s)

(2.42)

Darin ist ki, die Monodkonstante und kg die Sattigungskonstante. Die Modellpara-
meter Y, ky und kg hdngen von den betrachteten mikrobiellen Organismen und dem
Substrat ab.

Nach Gleichung (2.39) lassen sich die stationdren Losungen des Modells bestim-

men. Eine Losung ist durch folgende Gleichungen gegeben.

Xs1 = Sin — (2.43)

Aufgrund der selbstverstiarkenden Struktur des Wachstumsterms (Gleichung (2.42))

existiert eine zweite stationdre Losung.
Ss2 = Sin Xsp =10 (2.44)

Diesen Gleichungen folgend kann die Lage der Losungen durch die Eingangsgrofien
beeinflusst werden, namlich durch die Verdiinnungsrate D und die Eingangskon-
zentration des Substrates S;,. Diese Abhangigkeit ist in Abbildung 2.6 (a) und (b) ftir
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mit S;, = konst.
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Abbildung 2.6: Stationare Ldésungen des Beispielsystems entsprechend Gilei-
chungen (2.43) und (2.44). (a)+(b) Abhangigkeit der Verdliinnungsrate D, (c)+(d)
Abhangigkeit der Eingangskonzentration Si,. (a)+(c) Substratkonzentration S,
(b)+(d) Konzentration der mikrobiellen Biomasse X. Stabile Lésungen (durchge-
zogen), instabile Lésungen (gestrichelt), physikalisch nicht méglich (rot), transkri-
tischer Bifurkationspunkt (BP).

die Verdiinnungsrate und in (c) und (d) fiir die Eingangskonzentration dargestellt,

wobei jeweils die Substratkonzentration S und die Konzentration der Biomasse X

im Reaktor aufgetragen sind.

Nur bei der ersten Losung (Sg 1 und X 1) ist die mikrobielle Biomasse vorhanden.
Sie stellt damit eine erwiinschte Losung dar, da das Substrat zum Produkt umgesetzt
werden kann. Allerdings liefert die zugehorige Gleichung nur in einem begrenzten
Bereich von Eingangsgroflen physikalisch sinnvolle Losungen. Dies folgt aus Glei-
chungen (2.43) mit der Bedingung, dass die Konzentrationen der mikrobiellen Bio-

masse sowie die des Substrates positiv sind.

D<Y kmn

Dk
Sin > _Y"*s

(2.45)
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Der Bereich, der diese Bedingungen erfiillt, ist in Abbildung 2.6 dunkelgrau einge-
farbt. Auflerdem sind die physikalisch nicht sinnvollen Losungen des Modells mit
negativen Konzentrationen rot dargestellt.

Ein weiterer, zu untersuchender Aspekt ist der Stabilitdtscharakter dieser Losun-
gen. Ist eine Losung stabil, so stellt sie sich nach einer Stérung der Zustandsgro-
en wieder ein, ohne dass die Eingangsgrofien verdndert werden miissen. Die Un-
terscheidung in stabile und instabile Losungen lésst sich unter bestimmten Bedin-
gungen mithilfe der Eigenwerte der Jacobi-Matrix des Problems lokal durchfiihren
(Hartman-Grobman-Theorem). Fiir das vorliegende, einfache Beispiel ist diese Un-
tersuchung auch analytisch moglich. Das Ergebnis zeigt Abbildung 2.6, wobei sta-
bile Losungen mit einer durchgezogenen Linie und instabile mit einer gestrichelten
dargestellt sind.

Es ist zu erkennen, dass in dem Bereich, in dem die gewiinschte Losung Sg 1 und
X, existiert, diese auch stabil ist, sodass sich der gewiinschte stationdre Punkt auch
nach kleinen Stérungen wieder einstellt.

Andert sich der Stabilititscharakter einer Losung oder die Anzahl der Losungen
durch die Variation von Eingangsgrofien, so wird dies als Bifurkation bezeichnet
(z. B. Bequette (1998)). Im vorliegenden Beispiel tritt bei D = u(S;,) eine transkriti-
sche Bifurkation auf, bei der die Anzahl der Losungen erhalten bleibt, wahrend die
instabile Losung stabil und die stabile instabil wird (vgl. Abbildung 2.6). Bezeichnet
wird dies im Folgenden durch BP (engl.: break point, Verzweigungspunkt).

2.3.2 Analyse des stationaren Verhaltens von ADM1

Bei dem einfachen System treten zwei stationdre Losungen auf, deren Stabilitdt sich
in Abhéngigkeit der Eingangsgrofien verdndert, sodass auch das Auftreten eines Bi-
furkationspunktes gezeigt werden konnte. Werden in einem System mehrere mikro-
bielle Spezies beriicksichtigt, die durch Produkte und Edukte oder auch durch an-
dere Wechselwirkungen in Interaktion stehen, konnen weitere nichtlineare Effekte
auftreten und so zu nicht intuitiv erklarbarem Verhalten fiihren.

Auch anhand von Modellen, die die Prozesse in Biogasanlagen beschreiben, wur-
de in verschiedenen Studien dieses Phanomen beobachtet und zur Betriebsfithrung
genutzt (Shen etal., 2007; Rincon etal., 2009; Volcke et al., 2010). In diesen Studien
wurden jedoch stark vereinfachte Modelle mit wenigen Zustidnden betrachtet. Wel-
che dieser Effekte im verwendeten Modell ADM1 auftreten, wurde erstmals im Rah-
men einer eigenen Arbeit (Bornhoft et al., 2013) untersucht. Die Ergebnisse werden an
dieser Stelle auszugsweise gezeigt. Auf Grund der Gréfie und der Komplexitit des

Modells ist diese Untersuchung analytisch nicht in handhabbarem Aufwand mog-
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lich, stattdessen wurde auf numerische Werkzeuge zurtickgegriffen (Matlab mit der
Toolbox Matcont (Dhooge et al., 2003)).

In den folgenden Abschnitten werden zunichst der Einfluss der Verdiinnungsrate
auf die stationdren Betriebspunkte und anschliefSend jener der Substratkonzentrati-
on diskutiert. Im letzten Abschnitt werden dann die Mechanismen fiir das beobach-

tete Verhalten erliutert.

Einfluss der Verdlinnungsrate

Als wichtiger Betriebsparameter gilt auch in diesem Modell die Verdiinnungsrate
(vgl. Abbildung 2.5). Sie wird analog zum vorherigen Beispiel analysiert. Da im Mo-
dell ADM1 insgesamt 43 dynamische und algebraische Zustandsgrofien beriicksich-
tigt werden, werden diese im Folgenden nicht vollstindig dargestellt. Stattdessen
werden exemplarisch zwei charakteristische Kenngrofien untersucht. Des Weiteren
werden physikalisch nicht sinnvolle Lésungen mit negativen Konzentrationen nicht
betrachtet.

Abbildung 2.7 (a) zeigt die Gesamtkonzentration der mikrobiellen Biomasse Xges.
Diese wird nach Gleichung (2.38) als Summe der Konzentrationen der einzelnen
Spezies berechnet. In Abhéngigkeit der Verdiinnungsrate existieren bis zu zehn L6-
sungszweige (sieche Abbildung 2.7 (a) Zweig I-X). Die Losungszweige unterschei-
den sich in ihrem Stabilitdtscharakter und der Zusammensetzung der mikrobiellen
Gemeinschaft. In Abbildung 2.7 (b) ist deshalb fiir jede Losung durch ein Kreuz an-
gedeutet, welche mikrobiellen Spezies bei dem jeweiligen Losungszweig im System
vorhanden sind. Des Weiteren sind die stabilen Losungszweige grau eingefarbt.

Mit ansteigender Verdiinnungsrate nimmt die Anzahl der Losungszweige ab. So
kommt es zu einem sequenziellen Auswaschen der verschiedenen mikrobiellen Spe-
zies. Fiir den Betrieb von Biogasanlagen sind nur stabile Losungszweige relevant, in
diesem Fall sind das Zweig I, 111, IV (teilweise) und V. Von diesen beschreibt Zweig
V den Zustand, an dem alle mikrobiellen Spezies ausgewaschen sind und folglich
das Substrat nicht abgebaut wird. An Losungszweigen III und IV sind lediglich ein
bzw. zwei mikrobielle Spezies vorhanden. Dies sind Aminosadure- bzw. Zucker- und
Aminosédure-Abbauer. So finden in diesem Betriebszustand ausschliefSlich die Ab-
bauprozesse bis zur Acidogenese und damit die Produktion von fliichtigen Fettsau-
ren statt. Diese werden aber nicht zu Methan abgebaut (vgl. Beschreibung des Ab-
bauprozesses in Kapitel 2.1). Nur Zweig I weist alle Klassen der berticksichtigten
Spezies auf und ist somit fiir die Erzeugung von Biogas relevant. Dies wird auch
in Abbildung 2.7 (c) durch den erzeugten spezifischen Methanvolumenstrom g¢;,
verdeutlicht. Lediglich im Fall von Zweig I und Il wird in erheblichem MafSe Methan
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Abbildung 2.7: Stationare Lésungen von ADM1 mit Originalparametersatz aus
Batstone etal. (2002) in Abhangigkeit der Verdlinnungsrate D. (a) Gesamtkon-
zentration der mikrobiellen Biomasse Xges im Reaktor, (b) zugehdrige mikrobielle
Spezies, (c) spezifischer Methanvolumenstrom bei Standardbedingungen gy
Stabile Lésungen (durchgezogen), instabile Lésungen (gestrichelt), transkritische
Bifurkation (BP), Sattel-Knoten-Bifurkation (LP). Der methanerzeugende Betriebs-
bereich ist grau eingefarbt und durch die Verdlinnungsrate D* limitiert.
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erzeugt. Allerdings ist Zweig Il instabil, sodass fiir den Betrieb ausschliefllich Zweig
I relevant ist.

Fiir diesen favorisierten Losungszweig I steigt mit hoherer Verdiinnungsrate auch
der erzeugte Methanvolumenstrom, jedoch gilt dies nur fiir einen begrenzten Be-
triebsbereich (graue Fliche in Abbildung 2.7 (c)). Fiir hohere Verdiinnungsraten als
D* existiert Zweig I nicht mehr. Wird die Verdiinnungsrate weiter erhoht, werden
die relevanten mikrobiellen Spezies aus dem Reaktor ausgewaschen und es stellt
sich ein Betriebspunkt auf Zweig III ein. Unterhalb von Zweig I ist der instabile
Zweig II. Zwischen diesen beiden tritt ein Bifurkationspunkt auf. Charakterisiert
durch die wechselnde Stabilitat wird dieser Sattel-Knoten-Bifurkation genannt und
in Abbildung 2.7 mit LP (engl.: limit point) gekennzeichnet. Die Mechanismen, die
zu diesem Verhalten fithren, werden im letzten Abschnitt dieses Kapitels diskutiert.
Der Betrieb jenseits von D* ist zu vermeiden. Daher bildet die Verdiinnungsrate D*
eine Betriebsgrenze fiir den stationdren Betrieb. Sie stellt fiir die Betriebsfithrung
von Biogasanlagen eine Herausforderung dar, da die genaue Lage dieser Grenze im
Allgemeinen nicht bekannt ist. Dieser Aspekt ist unter anderem Gegenstand von
Kapitel 4.

Einfluss der Eingangskonzentration des Substrates auf die Betriebsgrenze D*

In Abbildung 2.7 wurde gezeigt, dass bei einer konstanten Eingangskonzentration
des Substrates ein methanerzeugender Betrieb nur bis zu einer maximalen Verdiin-
nungsrate von D* moglich ist. Diese Betriebsgrenze hdngt auch von der Eingangs-
konzentration des Substrates X¢ ;, ab. Diese Abhingigkeit wurde numerisch ermit-
telt und ist in Abbildung 2.8 gezeigt.

Fiir kleine Substratkonzentrationen ist auch die maximal zuldssige Verdiinnungs-
rate klein und steigt stetig mit zunehmender Substratkonzentration. Ab einer Sub-
stratkonzentration von ca. 130kgCOD/m? sinkt sie wieder. Der methanerzeugen-
de, erwiinschte Betriebsbereich ist in Abbildung 2.8 grau eingefarbt und gilt somit
fiir Verdiinnungsraten, die kleiner als D* sind. Die Ergebnisse aus der vorherigen
Betrachtung (Abbildung 2.7) fiir die relevante Losung I kann als Schnitt in diesem

Zwei-Parameter-Diagramm verstanden werden (rote Linie in Abbildung 2.8).

Limitierender Mechanismus

Abschliefsend sollen die Ursachen fiir die aufgezeigte Betriebsgrenze niher erldutert
werden. Bei der Verdiinnungsrate D* tritt eine Sattel-Knoten-Bifurkation auf (vgl.

Abbildung 2.7). Folglich stimmt das Verhalten qualitativ nicht mit der im einfachen
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Abbildung 2.8: Betriebsgrenze D* in Abhangigkeit der Eingangskonzentration
des Substrates Xc ;. Erwlinschter Betriebsbereich in grau.

Beispiel gezeigten transkritischen Bifurkation (Abbildung 2.6) tiberein und die Me-
chanismen dieser Grenzen unterscheiden sich grundsétzlich.

Als Ursache fiir die auftretende Sattel-Knoten-Bifurkation lasst sich ein selbstver-
stirkender Wirkkreislauf identifizieren, der letztlich zum Auswaschen der methan-
bildenden mikrobiellen Spezies fiihrt. Er ist in Abbildung 2.9 (a) skizziert. Eine Er-
hohung der Verdiinnungsrate bewirkt die Akkumulation von Essigsdure. Dadurch
sinkt der pH-Wert im Reaktor, was wiederum die Essigsdureabbauer hemmt. Wenn
als Folge die Essigsdure nur noch in geringem MafSe abgebaut wird, verstarkt sich ih-
re Akkumulation und der pH-Wert sinkt weiter. Dieser selbstverstarkende Kreislauf
fiihrt zum Auswaschen der methanbildenden Mikroorganismen und folglich auch
zu dem unerwiinschten Betriebszustand (Zweig III).

Diese Uberlegung ldsst sich mithilfe von Abbildung 2.9 (b) und (c) anhand der
Konzentration der Essigsdure S und der Essigsdureabbauer Xga. verdeutlichen. In
schwarz sind die stationdren Losungszweige I und II aus Abbildung 2.7 dargestellt.
Dabei sind in der Nihe des Bifurkationspunktes eine Erthohung der Essigsdurekon-
zentration und die Verringerung der Konzentration der Essigsdureabbauer zu beob-
achten. In rot ist zusétzlich das Ergebnis eines modifizierten Modells dargestellt, in
dem der pH-Wert kiinstlich auf einem konstanten Niveau gehalten wird (vgl. Abbil-
dung 2.9 (a)). In diesem Modell fiihrt die Erhchung der Verdiinnungsrate auch zur
Akkumulation von Essigsdure, allerdings folgt daraus nicht das Auswaschen der mi-
krobiellen Biomasse und die Bifurkation tritt nicht auf. Der skizzierte Wirkkreislauf
konnte so mit dem modifizierten Modell untermauert werden.

Die Sensitivitit der acetoklastischen Methanogenen gegentiber dem pH-Wert ist
bekannt und wird in ADM1 explizit berticksichtigt. Haufig wird dieser Sachverhalt
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Abbildung 2.9: Limitierender Mechanismus bzgl. der Verdinnungsrate. (a) Wirk-
kette, die zum Ausswaschen fiihrt, (b) Konzentration der Essigsaure S in Abhan-
gigkeit der Verdlinnungsrate D, (c) Konzentration der Essigsdureabbauer X, in
Abhangigkeit der Verdiinnungsrate D. Originalmodell (scharz), modifiziertes Mo-

dell ohne pH-Inhibierung (rot).

auch als Substratinhibierung mithilfe der sog. Haldane-Kinetik beschrieben (z.B.

Lokshina et al. (2001)).

Infolge einer Variation der Substratkonzentration treten noch weitere Effekte auf,
die in gleicher Weise analysiert wurden. Dabei lédsst sich der beschriebenen Wirk-
kreislauf ebenfalls identifizieren. Diese Analyse ist in Bornhoft ef al. (2013) im Detail

erldutert. Fiir die folgenden Betrachtungen ist sie allerdings von geringerer Bedeu-

tung.

Zwischenfazit

Anhand der Voruntersuchung konnte gezeigt werden, dass ein produktiver Betrieb
von Biogasanlagen nur mit bestimmten Eingangsbedingungen moglich ist. Die prin-
zipielle Ursache dieser Begrenzung wurde im Detail diskutiert. In realen Anlagen
ist die exakte Lage dieser Betriebsgrenze allerdings nicht bekannt, sodass die Uber-
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schreitung bei der Betriebsfiihrung gerade im dynamischen Betrieb ein grofies Risiko
darstellt. Weitere Uberlegungen zu diesem Aspekt werden in Kapitel 4 erortert.

Ein weiteres Ergebnis dieser Voruntersuchung ist, dass neben der gewiinschten
Losung (Zweig I) noch bis zu 9 weitere Losungszweige existieren, von denen aller-
dings nur wenige im Betriebsbereich stabil sind. Dies kann bei ungtinstiger Wahl von
Anfangsbedingungen dazu fiihren, dass sich statt des gewiinschten Arbeitspunkts
eine andere Losung einstellt. Diese Problematik tritt nicht nur im Modell, sondern
auch in realen Systemen beim Anfahren auf. Somit sollte die Verdiinnungsrate nur
langsam erhoht werden, da ansonsten die mikrobielle Biomasse nicht ausreichend
schnell wichst und sich ein unerwiinschter Betriebspunkt einstellen kann. Aus die-
sem Grund wird dem Anfahrvorgang in der Betriebsfiihrung ein grofier Stellenwert
eingerdumt (z. B. Liu et al. (2004)).

In den folgenden Kapiteln wird an verschiedenen Stellen auf diese Beobachtungen

des grundsétzlichen Verhaltens des Modells verwiesen.
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Kapitel 3
Reaktorkonfigurationen und

Betriebskonzepte

In Deutschland sind ca. 90 % der landwirtschaftlichen Biogasanlagen kontinuier-
lich betriebene Riihrkessel (FNR, 2009). Neben dieser verbreiteten Technologie wer-
den verschiedene andere Reaktorkonfigurationen und Betriebskonzepte zur effizi-
enten Biogaserzeugung verwendet und aktuell erforscht (z. B. Nizami und Murphy
(2010)). Die ndhere Analyse dieser ist Gegenstand des vorliegenden Kapitels.

Eine Einteilung der Vielzahl an Konfigurationen und Betriebskonzepten erfolgt an
dieser Stelle als Grundlage fiir die folgenden Abschnitte beziiglich zweier Kriterien
(vgl. Ubersicht in Abbildung 3.1). Das Erste ist die Art der Verteilung der Reaktan-
ten (Zeilen in Abbildung 3.1) und das Zweite ist die Verweilzeit der partikuldren
Biomasse (Spalten in Abbildung 3.1).

Beziiglich der Verteilung der Reaktanten im Reaktor wird bei einem ideal durch-
mischten, kontinuierlich betriebenen Riihrkessel (CSTR, engl.: continously stirred tank
reactor) angenommen, dass die Konzentration der Reaktanten an jedem Ort im Reak-
tionsraum den gleichen Wert hat. Davon abweichend ist fiir Reaktoren mit ortlicher
Verteilung der Reaktanten aus der chemischen Reaktionstechnik bekannt, dass in
Abhingigkeit der Reaktionskinetik, z. B. bei Reaktionen mit positiver Reaktionsord-
nung, diese zu hoherem Umsatz und weiterem Fortschreiten der Reaktion fiihrt (z. B.
Miiller-Erlwein (2015)). In Biogasanlagen wird eine ortliche Verteilung z. B. durch die
Verschaltung von zwei oder mehr Reaktoren oder durch die Nutzung von Rohrre-
aktoren realisiert (FNR (2009); vgl. Zeile 2 in Abbildung 3.1).

Eine weitere Moglichkeit, die Verteilung der Reaktanten zu beeinflussen, ist eine
zeitliche Variation der Substratzugabe und damit der nicht-kontinuierliche Betrieb
der Biogasanlagen (Zeile 3 in Abbildung 3.1). Der chargenweise Betrieb eines Riihr-
kessels, im folgenden Batchreaktor genannt, hat auf die Konzentrationsverteilung
der Reaktanten und damit den Grad des Umsatzes in idealen Systemen den gleichen
Einfluss wie die ortliche Verteilung in einem Rohrreaktor ohne Riickvermischung.
In Biogasanlagen werden Batchreaktoren in verschiedenen Anwendungsfeldern mit
unterschiedlichen Substraten verwendet (z. B. Reviews von Bouallagui et al. (2005)
und Nizami und Murphy (2010)). Eine andere Form der zeitlichen Verteilung der
Reaktanten ist der halbkontinuierliche Betrieb. Dabei wird das Substrat regelméfiig
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in festgelegten Abstianden zugefiihrt, um die Betriebsfiihrung zu vereinfachen (z. B.
Review von Nasir et al. (2012a); Nizami und Murphy (2010)).

Das zweite Unterscheidungskriterium ist die Verweilzeit der partikuldren Biomas-
se im Biogasreaktor (Spalte 2 in Abbildung 3.1). Der Abbau des Substrates in Bio-
gasanlagen hingt grundlegend von der Anwesenheit der partikuldren mikrobiellen
Biomasse ab, die zum Teil sehr langsam wachst (Verdoppelungsraten von bis zu 10d
(Rosenwinkel et al., 2014)). Wird die Feststoffverweilzeit durch spezielle Betriebsfiih-
rung oder konstruktive Verdnderung gegentiber der hydrodynamischen Verweilzeit
erhoht (Biomassertickhaltung), kann der Reaktor bei hoheren Verdiinnungsraten be-
trieben und so die Ausnutzung des Reaktors verbessert werden (auch high-rate di-
gestion). Auch diese Reaktorkonzepte konnen nach den zuvor genannten Kriterien
gruppiert werden. So gibt es Systeme, in denen im Reaktionsraum anndhernd glei-
che Bedingungen herrschen und die als CSTR angenommen werden. Eine ortliche
Verteilung kann durch mehrere in Reihe geschaltete Reaktoren oder einen mehrstufi-
gen Reaktor ausgefiihrt werden. Zeitlich verteilte Systeme konnen durch einen char-
genweisen Betrieb mit zusatzlicher Absetzzeit realisiert werden. Nahere Details zu
den Funktionsprinzipien und den Besonderheiten werden im entsprechenden Ab-
schnitt dieses Kapitels ndher erldutert.

Bis jetzt wurde ein direkter Vergleich der verschiedenen Technologien nur in be-
grenztem Umfang durchgefiihrt. Ein Ansatz in diesem Kontext ist, die Betriebsda-
ten von verschiedenen Biogasanlagen mit dhnlichem Substrat heranzuziehen und
zu vergleichen (z.B. Nizami und Murphy (2010) fiir Grasssilage und Bouallagui
etal. (2005) fiir Obst- und Gemiiseabfélle). Jedoch ist das Ergebnis dieser Analysen
nur unter Einschrankungen aussagekréftig, da verschiedene experimentelle Studien
der Literatur oft schlecht vergleichbar sind. Sie unterscheiden sich meist durch die
Zusammensetzung der verwendeten Substrate, die Betriebsbedingungen oder die
Zusammensetzung der mikrobiellen Gemeinschaft. Alternativ konnen verschiede-
ne Technologien auch direkt experimentell mit dem gleichen Substrat und gleicher
mikrobieller Gemeinschaft verglichen werden. Dieser Ansatz wurde nur in wenigen
Arbeiten beziiglich Konfigurationen mit ortlicher Verteilung durch mehrere in Reihe
geschaltete CSTRs verfolgt (Wen et al., 2007; Kaparaju et al., 2009; Athanasoulia et al.,
2012). Die verschiedenen Autoren kamen jedoch in ihren Analysen zu abweichen-
den Ergebnissen. Umfassende Arbeiten dieser Art existieren auf Grund des hohen
experimentellen Aufwands nicht.

Diese schlechte Datenlage beziiglich des Vergleichs der verschiedenen Konfigura-
tionen und Betriebskonzepte bildet den Ausgangspunkt der gegenwirtigen Analyse.
Ziel ist es, diese Liicke durch Analysen auf einer einheitlichen Basis zu schlieflen und

fiir die genannten Gruppen an Konfigurationen jeweils die grundsatzlichen Einfliis-
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se herauszustellen. Um eine einheitliche Bewertungsgrundlage zu gewéhrleisten,
werden fiir alle Konfigurationen Modellgleichungen auf Basis von ADM1 verwen-
det und mit demselben Parametersatz ausgewertet. Beispielhaft werden dabei im
Folgenden die Werte fiir das Substrat Maissilage von Wichern efal. (2008) verwen-
det. Die qualitativen Aussagen sind jedoch auch auf andere Substrate tibertragbar.
Die folgende Analyse basiert auf der zuvor in Bensmann et al. (2013) veroffentlichten
Studie mit dem Originalparametersatz von ADMI1 fiir Abwasser als Substrat.

Im Folgenden werden die genannten Konfigurationen aus Abbildung 3.1 im Ein-
zelnen diskutiert. Dabei wird die Arbeit zunichst auf den CSTR als Basisfall und
danach jeweils auf Systeme mit ortlicher und zeitlicher Verteilung der Reaktanten
eingehen. Anschlieffend werden Systeme mit Biomasseriickhaltung untersucht. In
den entsprechenden Abschnitten werden die Voruntersuchungen aus der Literatur
restimiert, jeweils die Modellerweiterungen definiert und dann die Ergebnisse der
Analysen im Vergleich zum CSTR behandelt. Abschliefsend werden die Ergebnis-
se der einzelnen Konfigurationen zusammengefasst, untereinander verglichen und

eingeordnet.

3.1 Ideal durchmischte Systeme

Ausgangspunkt und Basisfall der folgenden Betrachtungen ist das Betriebsverhalten
eines CSTR. Dieser wird mithilfe von ADM1 entsprechend Kapitel 2.2 beschrieben.
Abbildung 3.2 zeigt die stationdren, stabilen Betriebspunkte des CSTR in Abhéngig-
keit der Verdiinnungsrate in dhnlicher Weise wie in der Voruntersuchung in Abbil-
dung 2.7. Der erzeugte spezifische Methanvolumenstrom steigt mit steigender Ver-
diinnungsrate bis zur zuvor diskutierten Betriebsgrenze der Biogasanlage D* (Abbil-
dung 3.2 (b)). Ein hoher spezifischer Methanvolumenstrom korrespondiert mit einer
hohen Raum-Zeit-Ausbeute und somit mit einer guten Ausnutzung des Reaktors,
sodass fiir einen effizienten Betrieb ein Betriebspunkt mit moglichst hoher Verdiin-
nungsrate nahe der Betriebsgrenze D* zu wéhlen ist.

In Abbildung 3.2 (c) ist als weitere Kenngrofie die Methanausbeute dargestellt.
Sie beschreibt den Grad des Abbaus des Substrats und damit seine Ausnutzung. Der
qualitative Verlauf ist dem des erzeugten Methanvolumenstroms in Abbildung 3.2 (b)
entgegengesetzt. Das Substrat wird am weitesten umgesetzt, wenn die Verdiinnungs-
rate niedrig und damit die Verweilzeit des Substrates im Reaktor hoch ist. Mit zuneh-
mender Verdiinnungsrate sinkt die Ausbeute und oberhalb von D* existiert kein pro-
duktiver Betriebspunkt mehr. Wenn eine gute Substratausnutzung gewiinscht wird,

sollte folglich eine niedrige Verdiinnungsrate gewahlt werden. Aus diesen Uberle-
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Abbildung 3.2: Stationare, stabile, methanerzeugende Betriebspunkte eines
CSTR. (a) Systemskizze, (b) spezifischer Methanvolumenstrom gy, in Abhén-
gigkeit der Verdinnungsrate D, (c) Methanausbeute Yy in Abhéngigkeit der
Verdlnnungsrate D, (d) Betriebscharakteristik des CSTR. Der maximale spezifi-
sche Methanvolumenstrom g¢;, kann nicht Gberschritten werden.

gungen wird deutlich, dass bei der Wahl des Betriebspunktes zwischen den beiden
Zielgrofsen abgewdgt werden muss.

Zur Verdeutlichung dieses Zielkonflikts wird hier ein neue Darstellung vorge-
schlagen, in der beide Kenngrofien gegeneinander aufgetragen werden. Die daraus
resultierende Kurve wird im Folgenden als Betriebscharakteristik bezeichnet. Sie ist
gekennzeichnet durch die moglichen Betriebspunkte einer Konfiguration und wird
in allen folgenden Betrachtungen zum einheitlichen Vergleich der Konfigurationen
herangezogen. Fiir den CSTR ist die Betriebscharakteristik in Abbildung 3.2 (d) dar-
gestellt.

Die moglichen Betriebspunkte konnen durch Wahl der Verdiinnungsrate einge-
stellt werden. Dies kann mit den Definitionsgleichungen der Methanausbeute und
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des spezifischen Methanvolumenstroms (Gleichungen (2.36) und (2.37)) gezeigt wer-

den. on
’ra Mcop,cH4 1
Y.icop Xijin + Xicop Sijin D

Dabei ist der erste Faktor auf der rechten Seite in dieser Analyse konstant. Die lineare

YcHs = 8CH4 (3.1)

Abhingigkeit zwischen der Methanausbeute und dem Methanvolumenstrom wird
in Abbildung 3.2 (d) durch die Kurvenschar mit jeweils konstanten Verdiinnungsra-
ten D verdeutlicht.

Die Betriebscharakteristik enthdlt mit dem erzeugten Methanvolumenstrom und
der Ausbeute die wichtigsten Informationen zur Bewertung der moglichen Betriebs-
punkte. Eine wiinschenswerte Betriebscharakteristik vereint Betriebspunkte mit ei-
ner hohen Methanausbeute mit denen eines hohen Methanvolumenstroms. Sie miiss-
te somit idealerweise moglichst weit in der rechten, oberen Ecke des Diagramms Ab-
bildung 3.2 (d) liegen. In den nédchsten Abschnitten werden die Betriebscharakteris-
tiken auch fiir die anderen Reaktorkonfigurationen ausgewertet, sodass der Einfluss

auf diese wichtigen KenngrofSen verglichen werden kann.

3.2 Ortlich verteilte Systeme

Gegenstand des folgenden Abschnitts sind Konfigurationen, bei denen die ortliche
Verteilung der Reaktanten beeinflusst wird. Beziiglich dieser Systeme existieren ein-
zelne experimentelle Arbeiten, in denen ein direkter Vergleich zum CSTR gezogen
wird. So stellten Kaparaju et al. (2009) fest, dass das Verschalten von mehreren CSTRs
vorteilhaft sei. Athanasoulia etal. (2012) zeigten sogar eine Erhohung der Gaspro-
duktion von bis zu 40 %. Dem entgegen beobachteten Wen et al. (2007) bei bis zu 5 in
Reihe geschalteten Reaktoren jeweils keine signifikanten Verbesserungen.

Wird durch die 6rtliche Verteilung auch eine Aufteilung der mikrobiellen Gemein-
schaft bewirkt, spricht man von zweistufiger Vergarung (engl.: two-phase digestion,
z.B. Demirel und Yenigun (2002); Demirer und Chen (2005)). Im vorderen Bereich
des Reaktors finden dann die Abbauschritte bis zur Acidogenese und im hinteren
die Aceto- und Methanogenese statt. Dabei konnen fiir die jeweiligen mikrobiellen
Spezies sinnvolle Betriebsbedingungen wie z. B. pH-Wert und Verdiinnungsrate ein-
gestellt werden.

Der Einsatz von zweistufigen Systemen wird kontrovers diskutiert. Demirel und
Yenigun (2002) konstatierten in einer Ubersichtsarbeit der experimentellen Studien,
dass die erzielbaren Verbesserungen durch diese Betriebsform stark vom Substrat
und den Betriebsbedingungen abhingen und oft nur gering ausfallen. Jedoch sei die-

se Betriebsweise sinnvoll im Sinne der Prozessstabilitdt. So kann bei Storungen die
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Regelung des ersten Reaktors den zweiten vor kritischen Prozessstorungen bewah-
ren (Demirel und Yenigun, 2002). Dieses stellt jedoch auch einen Nachteil dar, da die
Betriebsfithrung durch diese Regelung aufwendiger und damit teurer ist (Lettinga,
1995). Ein direkter experimenteller Vergleich zwischen zweistufigen Systemen und
Systemen mit einheitlichen Betriebsbedingungen (auch: serielle Vergiarung) ist, nach
Kenntnis der Autorin, zum Zeitpunkt der Fertigstellung dieser Arbeit nicht durch-
gefiihrt worden und daher Teil der folgenden Betrachtungen.

3.2.1 Zwei in Reihe geschaltete ideal durchmischte Reaktoren

Die einfachste Art eine ortliche Verteilung zu realisieren, ist das Hintereinander-
schalten von zwei CSTRs (vgl. Abbildung 3.3). Dabei wird der Gérrest des ersten
Reaktors direkt dem zweiten Reaktor als Substrat zugefiihrt. Diese Konfiguration
kann ohne Verdnderungen mithilfe des beschriebenen Modells abgebildet werden.

Im ersten Analyseschritt wird zunédchst eine Konfiguration betrachtet, in welcher
der erste Reaktor kleiner ist als der zweite (vgl. Abbildung 3.3 (a); V1/V, = 1/5).
Analog zu der Untersuchung eines einzelnen CSTR kann auch hier die erzeugte Me-
thanmenge durch den zugefiihrten Substratvolumenstrom beeinflusst werden. Um
einen einheitlichen Vergleich zu gewihrleisten, wird dieser auf das Gesamtvolumen
der Fliissigphasen beider Reaktoren bezogen, so dass sich die Verdiinnungsrate wie
folgt ergibt.

1
D = 3.2
+W (32)

Abbildung 3.3 (b) und (d) zeigt den spezifischen Methanvolumenstrom von Reak-
tor 1 und 2 in Abhéngigkeit der Verdiinnungsrate des Gesamtsystems. Dabei treten
3 Losungszweige auf. Bei Losung i wird in beiden Reaktoren Methan erzeugt. Die-
se Betriebsform entspricht der seriellen Vergarung. Sie ist nur in einem begrenzten
Bereich moglich, da fiir steigende Verdiinnungsraten die methanbildende mikrobi-
elle Biomasse aus dem ersten Reaktor ausgewaschen wird. Dies geschieht zuerst im
Reaktor 1, da die hydrodynamische Verweilzeit durch die geringere Grofie dieses
Reaktors geringer ist als in Reaktor 2.

An Losungszweig ii findet die Methanerzeugung ausschliefslich in Reaktor 2 statt.
Dabei laufen in Reaktor 1 nur die Abbauschritte bis zur Acetogenese ab (zweistufige
Vergédrung; vgl. Abschnitt 2.1). Dies ist in Abbildung 3.3 (c) und (e) durch die Essig-
sdurekonzentration in den jeweiligen Reaktoren verdeutlicht. Diese ist in Reaktor 1
bei Losungszweig ii auf einem hohen Niveau, da die acetoklastische Methanogenese
erst im zweiten Reaktor ablduft. An Losungszweig iii wird kein Methan erzeugt, er

ist damit fiir den Betrieb der Biogasanlage nicht erwiinscht. Die diskutierten Losun-
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Abbildung 3.3: Stationare, stabile, methanerzeugende Betriebspunkte von zwei
in Reihe geschalteten CSTRs mit V; /V, =1/5. (a) Systemskizze, (b)+(c) Zustan-
de von Reaktor 1, (d)+(e) Zustande von Reaktor 2; (b)+(d) spezifischer Methan-
volumenstrom g¢;14, (C)+(e) Essigséurekonzentration S . (f) Betriebscharakteris-
tiken fir zwei in Reihe geschalteten CSTRs (blau), fir einen CSTR (schwarz).
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gen korrespondieren mit den in der Voruntersuchung eingefiihrten Losungszweigen
I'und III eines einfachen CSTR (vgl. Abbildung 2.7).

Die Betriebscharakteristik, die sich aus diesen Losungszweigen ergibt, ist in Abbil-
dung 3.3 (f) in blau dargestellt. Der obere Teil beschreibt dabei die serielle (Zweig i)
und der untere die zweistufige Vergarung (Zweig ii). Fiir kleine Verdiinnungsraten
ist die Methanausbeute bei der seriellen Vergarung deutlich hoher als bei der zwei-
stufigen Vergiarung. Die zweistufige Vergdrung wird deshalb in diesem Bereich in
den folgenden Darstellungen nicht mehr abgebildet (gestrichelter Abschnitt in Ab-
bildung 3.3 (f)).

Abbildung 3.3 (f) zeigt zusétzlich zum Vergleich die Betriebscharakteristik des ein-
fachen CSTR in schwarz. Fiir kleine Verdiinnungsraten (serielle Vergarung) wird bei
gleicher erzeugter Methanmenge eine hohere Methanausbeute erzielt als mit dem
CSTR. Fiir groBere Verdiinnungsraten (zweistufiger Betrieb) hangt es von der Wahl
des Betriebspunktes ab, welche Konfiguration tiberlegen ist. So liegen die Methan-
ausbeuten bei kleinen Verdiinnungsraten niedriger und bei hohen Verdiinnungsra-
ten etwas hoher als beim CSTR. Insgesamt wird auch deutlich, dass der maximale
spezifische Methanvolumenstrom in diesem System kleiner ist als beim CSTR.

Der Betriebsbereich der seriellen Vergarung hingt, wie beschrieben, von der hy-
drodynamischen Verweilzeit im ersten Reaktor ab. Diese wird durch die Wahl des
Volumenverhiltnisses zwischen Reaktor 1 und 2 beeinflusst. Deshalb wurden auch
Reaktoren mit verschiedenen Volumenverhiltnissen ausgewertet und die Betriebs-
charakteristiken in Abbildung 3.4 (b) dargestellt.

Wenn die beiden betrachteten Reaktoren jeweils das gleiche Reaktorvolumen auf-
weisen, ist die serielle Vergdrung in einem weiten Bereich moglich (V;/V, =1; griin
in Abbildung 3.4 (b)). Auch in diesem Fall wird eine hohere Methanausbeute als
beim CSTR erreicht. Lediglich fiir grofie Verdiinnungsraten ist der zweistufige Mo-
dus sinnvoll. Er ist jedoch durch eine geringe Methanausbeute charakterisiert.

Die dritte untersuchte Option ist ein grofler erster Reaktor mit einem kleineren
zweiten (V1 /V,=>5/1; rotin Abbildung 3.4 (b)). In diesem Fall wird die methanogene
Biomasse aus dem ersten und dem zweiten Reaktor bei der gleichen Verdiinnungs-
rate ausgewaschen. Es existiert folglich kein sinnvoller zweistufiger Betriebspunkt.
Im Modus der seriellen Vergdrung werden iiber einen weiten Bereich von Verdiin-
nungsraten hohe Ausbeuten erreicht. Jedoch zeigt sich auch in diesem Fall ein etwas
geringerer maximal erzeugbarer Methanvolumenstrom.

Zusitzlich ist in Abbildung 3.4 (b) in grau die Hiillkurve der maximalen Methan-
volumenstrome fiir unterschiedliche Volumenverhéltnisse dargestellt und zeigt da-

mit das Potential des Einsatzes von zwei seriellen CSTRs.
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Abbildung 3.4: Zwei in Reihe geschaltete CSTRs. (a) Systemskizze, (b) Be-
triebscharakteristik flir verschiedene Volumenverhaltnisse: V;/V, = 1/5 (blau),
Vi/Vy =1 (griin), V1/V, =5/1 (rot), 1 CSTR (schwarz). Hillkurve der maximal
erreichbaren spezifischen Methanvolumenstréme fir unterschiedliche Volumen-
verhaltnisse (grau).

Die vorliegenden Betrachtungen zeigen, dass die Betriebscharakteristik in Reihe
geschalteter CSTRs oberhalb der eines einfachen CSTR liegt und damit hohere Me-
thanausbeuten erzielt werden konnen. Jedoch haben sich die maximal méglichen
Methanvolumenstrome verringert. Dies stiitzt die Beobachtungen von Kaparaju et al.
(2009) und Athanasoulia ef al. (2012), nach denen die Verwendung von mehreren in
Reihe geschalteten CSTRs eine Erhohung der Methanerzeugung bewirkt.

Der zweistufige Betrieb ist in vielen Fallen hinsichtlich der Methanausbeute nicht
sinnvoll. Dies entspricht den Beobachtungen aus der Literatur, dass die Verbesserun-
gen der zweistufigen Vergdrung vom Betriebspunkt abhidngen und oft nur gering
ausfallen. Allgemein wird der Trend deutlich, dass die ortliche Verteilung zu ho-
heren Methanausbeuten, jedoch zu geringeren maximalen Methanvolumenstromen
fihrt.

3.2.2 Idealer Rohrreaktor mit Pfropfenstromung

Im Folgenden wird eine starkere ortliche Verteilung betrachtet, indem mehrere Riihr-
kessel in Reihe geschaltet werden. Im Grenzfall entspricht eine unendlich grofSe An-
zahl an Reaktoren einem idealen Rohrreaktor mit Pfropfenstromung PFTR (engl.:
plug flow tubular reactor). In idealen PFTRs tritt keine Riickvermischung auf, dies

kann in realen Systemen jedoch nicht umgesetzt werden. Trotzdem wird in der Lite-
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Abbildung 3.5: Mehrere in Reihe geschaltete CSTRs als Annéherung eines
PFTR. (a) Systemskizze, (b) Betriebscharakteristik fiir verschiedene Anzahl an
CSTRs: 1 Reaktor (schwarz), 2 Reaktoren (griin), 3 Reaktoren (blau), 5 Reak-
toren (rot), 10 Reaktoren (cyan). Die Reaktorvolumina sind jeweils gleichmaBig
verteilt.

ratur von Biogasreaktoren der Begriff PFTR des Ofteren synonym fiir Rohrreaktoren
verwendet, auch wenn diese durch zusétzliche Einbauten vom idealen Fall abwei-
chen (z. B. Bochmann und Montgomery (2013)).

Die analysierte Reaktorkonfiguration fiir mehrere in Reihe geschaltete CSTRs ist
in Abbildung 3.5 (a) gezeigt, wobei in diesem Fall die Reaktoren alle mit dem glei-
chen Volumen angenommen werden (V;/V; =1). Die resultierenden Betriebscharak-
teristiken sind in Abbildung 3.5 (b) fiir eine unterschiedliche Anzahl an Reaktoren
dargestellt.

Die Fille von einem und zwei CSTRs wurden eingangs diskutiert. Jeder zusatzli-
che CSTR fiihrt zu einer weiteren Erhohung der Methanausbeute. Jedoch wird ein
deutlich geringerer maximaler Methanvolumenstrom erreicht, da das Volumen jedes
einzelnen Reaktors und damit die hydrodynamische Verweilzeit in den einzelnen
Reaktoren kleiner wird, sodass die relevanten mikrobiellen Spezies bei einer klei-
neren Gesamtverdiinnungsrate ausgewaschen werden. Fiir eine grofse Anzahl an in
Reihe geschalteten Reaktoren ist ein produktiver Betrieb nur bei sehr kleinen Ver-
diinnungsraten moglich und es ist, falls eine bestimmte Menge an Methan produ-
ziert werden soll, ein grofies Gesamtvolumen der Reaktoren notwendig. Folglich ist
ein idealer PFTR fiir einen 6konomischen Betrieb nicht sinnvoll, da nur sehr kleine

Methanvolumenstrome erreicht werden.
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Abbildung 3.6: Reihenschaltung eines CSTR und eines PFTR (durch 10 gleich-
groBe CSTRs angenéhert). (a) Systemskizze, (b) Betriebscharakteristik fiir ver-
schiedene Volumenverhaltnisse: V;/V, =1/5 (blau), V1 / Vo =1 (grin), V1 / Vo =
5/1 (rot), 1 CSTR (schwarz). Zum Vergleich Ergebnisse von zwei CSTRs aus
Abbildung 3.4 (gestrichelt).

Die Befunde fiir mehrere in Reihe geschaltete CSTRs stehen damit im Widerspruch
zu den experimentellen Befunden von Wen et al. (2007), die keinen signifikanten Ein-
fluss der ortlichen Verteilung feststellten. Eine mogliche Erklarung dafiir ist, dass in
den Experimenten eine verhaltnisméflig kleine Verdiinnungsrate verwendet wurde,
sodass die Reduktion des maximalen Methanvolumenstroms nicht zutage trat. Wie
ausgeprégt der Einfluss der ortlichen Verteilung auf die Methanausbeute ist, hiangt
auch vom konkreten Substrat ab. So wurde wahrscheinlich ein Substrat verwendet,
das bei der gewahlten Verdiinnungsrate schon im CSTR entsprechend weit umge-

setzt wird, sodass die Auswirkungen der ortlichen Verteilung sehr gering ausfielen.

3.2.3 Reihenschaltung von idealem Riihrkessel und Rohrreaktor

Die Kombination der betrachteten Schaltungen, ndmlich das Hintereinanderschalten
eines CSTR und eines PFTR (Abbildung 3.6 (a)), wird im Folgenden diskutiert. In der
vorliegenden Analyse wird der PFTR durch 10 in Reihe geschaltete CSTRs angeni-
hert. Die resultierenden Ergebnisse sind in Abbildung 3.6 (b) gezeigt, dabei werden
wieder drei verschiedene Volumenverhéltnisse zwischen den beiden Reaktoren aus-
gewdhlt. Zur besseren Einordnung der Ergebnisse sind auch die Betriebscharakteris-

tiken der in Reihe geschalteten CSTRs aus Abbildung 3.4 gestrichelt eingezeichnet.
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Abbildung 3.7: Zwei in Reihe geschaltete CSTRs mit gleichen Reaktorvolumen
und mit Rickfihrung des Garrestes. (a) Systemskizze, (b) Betriebscharakteristik
fir verschiedene Anteile des zurlickgefiihrten Volumenstroms: k, = 0 (griin, ent-
spricht 2 CSTRs), k; =0, 3 (blau), k; =0, 6 (rot), ky =0,9 (cyan), ky =1 (schwarz,
entspricht 1 CSTR).

Die Kombination eines CSTR mit einem PFTR fithrt demnach zu hoheren Aus-
beuten als zwei CSTRs. Dabei bleibt der maximale spezifische Methanvolumenstrom
nahezu unverédndert, da dieser durch die Betriebsgrenze D* des ersten Reaktors be-
stimmt und durch die Verschaltung nicht beeinflusst wird.

Die zweistufige Vergdrung ist in diesem Konzept nicht realisierbar. Die Verweil-
zeit ist in diesem Fall an jedem Ort des zweiten Reaktors so kurz, dass die methan-
bildenden Mikroorganismen auch aus diesem Reaktor ausgewaschen werden. Somit
wiirde kein Methan erzeugt.

3.2.4 Systeme mit Riickfiihrung des Garrestes

In grofiskaligen Systemen wird dem Reaktor haufig ein Teil des Garrestes am Ein-
gang wieder zugefiihrt, um so die Stabilitdt zu verbessern und das Auswaschen der
methanbildenden Mikroorganismen zu verhindern (FNR, 2013). Der Einfluss dieser
Mafinahme auf die Lage der Betriebscharakteristik wird an dieser Stelle beispielhaft
anhand von zwei gleichgroffen CSTRs diskutiert. Die sich daraus ergebene Schal-
tung ist in Abbildung 3.7 (a) skizziert. Fiir die Analyse ist ein weiterer Betriebspa-
rameter, ndmlich der Anteil des zurtickgefiihrten Volumenstroms am Gesamtvolu-

menstrom k;, festzulegen.

qr
ky = —— (3.3)
g+ qr
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Hierin ist q der zugefiihrte Substrat- und g, der zuriickgefiihrte Volumenstrom. Des
Weiteren werden die Massenbilanzen in Gleichungen (2.4) und (2.5) um den zusétz-
lichen Eingangsstrom erweitert. Die daraus errechnete Betriebscharakteristik ist in
Abbildung 3.7 (b) fiir verschiedene k, dargestellt. Zusitzlich sind als Vergleich die
Betriebscharakteristiken des CSTR und von zwei in Reihe geschalteten CSTRs ge-
zeigt.

Fiir kleine k; gleicht die Betriebscharakteristik dem von zwei in Reihe geschalte-
ten CSTRs. Mit steigendem k; steigt der maximal erreichbare Methanvolumenstrom,
jedoch sinkt dabei auch die Methanausbeute. Der Grenzfall fiir hohe Rezirkulati-
onsraten (k; — 1) ist der CSTR. In diesem Fall ist die Zusammensetzung in beiden
Reaktoren identisch und es werden somit auch die gleichen Ergebnisse erzielt.

Durch den Einsatz der Gérrestriickfithrung kann in den 6rtlich verteilten Konfi-
gurationen der maximale spezifische Methanvolumenstrom auf Kosten der Methan-
ausbeute erhcht werden. Es wird dabei also der Grad der ortlichen Verteilung wieder
reduziert. Analog lassen sich die gezeigten Ergebnisse auch auf Konfigurationen mit

mehreren Reaktoren oder PFTRs iibertragen.

3.3 Zeitlich verteilte Systeme

Gegenstand des folgenden Abschnitts ist die nicht kontinuierliche Betriebsfiihrung,
bei der es zu einer zeitlichen Verteilung der Konzentration der Reaktanten kommt.
Dabei wird zundchst auf Batchreaktoren und anschlieffend auf halbkontinuierlich

betriebene Reaktoren eingegangen.

3.3.1 Batchreaktor

Die Auswirkung des chargenweisen Betriebs von Biogasanalgen wurde bisher in der
Literatur nicht direkt untersucht. Jedoch werden allgemein folgende Vorteile von
Batchreaktoren gegeniiber CSTRs genannt: einfaches Design und einfache Betriebs-
fiihrung, die Robustheit gegen grobkornige oder schwere Substrate und die Flexibi-
litat beztiglich Zyklenzeit und Sequenz (Reviews von Bouallagui et al. (2005); Nizami
und Murphy (2010)). Nachteilig ist die ungleichméfSiige Gasproduktion. Das kann je
nach Anwendung und Peripherie der Biogasanlage problematisch sein. Nizami und
Murphy (2010) stellten in ihrer Ubersichtsarbeit fest, dass Batchreaktoren grofiere
Reaktionsvolumen haben und kleinere Ausbeuten zeigen. Das unterstiitzten auch
Nasir et al. (2012b), indem sie aus verschiedenen experimentellen Studien schlossen,
dass fiir die Vergdrung von Haushaltsabfillen ein oder mehrere CSTRs effizienter

seien als Batchsysteme.
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Abbildung 3.8: Batchreaktor. (a) Systemskizze, (b) Betriebscharakteristik flr ver-
schiedene Batchzeiten unter Vernachlassigung der Befillungs- und Entleerungs-
zeiten: T=0,1d (blau), T=1d (grin), T=2d (rot), T=>5d (cyan), T=10d (lila),
CSTR (schwarz).

In Batchreaktoren kann der Betrieb, wie in Abbildung 3.8 (a) dargestellt, in drei
Phasen eingeteilt werden. Als Erstes wird der Reaktor mit Substrat befiillt. Dann
folgt die Reaktionsphase mit der Biogaserzeugung, in der weder Substrat zu-, noch
Garrest abgefiihrt wird. In der dritten Phase wird der Reaktor bis auf einen Riick-
stand geleert und anschliefend wieder befiillt. Dieses Vorgehen dient dazu, eine
ausreichende Anfangspopulation der Mikroorganismen fiir den néchsten Reaktions-
durchlauf zu gewihrleisten.

Zur Beschreibung eines Betriebspunktes miissen zwei neue Variablen festgelegt
werden, ndmlich das Substratvolumen einer Charge Vg und die Batchzeit T. In die-
sem Fall werden die Modellgleichungen (2.4)-(2.31) dynamisch geldst, wobei der
zugefiihrte Substratvolumenstrom g zu null gesetzt wird. Die Integration wird tiber
mehrere Chargen ausgefiihrt, bis sich ein zyklisch-stationdrer Zustand eingestellt
hat. Die Anfangsbedingungen der Konzentration im Reaktor fiir jeden Durchlauf
werden durch die Mischung aus Substratzusammensetzung und Riickstand berech-

net.

(3.4)

SinVB+Si(t=T)(Vjjs — W
Si(t _ 0) _ iinVB l( Vl )( liqg B) (3'5)
1q
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Fiir einen sinnvollen Vergleich mit den kontinuierlich betriebenen Reaktoren, wird

eine mittlere Verdiinnungsrate definiert.

(3.6)

Die relevanten Kenngrofien werden in diesem Fall als integrale Mittelwerte {iber eine

reprasentative Batchzeit ausgewertet.

8CHs = T ./0 gcpa(t)dt (3.7)

Pn
=7 Mcobp,cH4
Yoi.cop Xijin + Licop Sijn) - VB/T

Yo =7 | gt ( (3.8)
Bei den folgenden Ergebnissen sind die Befiillungs- und Entleerungszeiten vernach-
lassigt, sodass diese lediglich eine obere Abschitzung darstellen.

Abbildung 3.8 (b) zeigt die Betriebscharakteristik des Batchreaktors fiir unterschied-
liche Batchzeiten. Fiir kurze Batchzeiten stimmt das Ergebnis mit dem eines CSTR
iiberein, denn bei einer festgelegten Verdiinnungsrate und kurzen Batchzeiten fiihrt
Gleichung (3.6) zu kleinen zu vergdrenden Substratvolumen V3. Folglich wird nach
kurzer Zeit eine kleine Menge Substrat zugefiihrt. Sie entspricht im Grenzfall einem
kontinuierlichen Betrieb. Grofere Batchzeiten fiihren zu hdheren Ausbeuten (Ab-
bildung 3.8), jedoch sinkt der maximal erreichbare Methanvolumenstrom mit stei-
genden Batchzeiten. Diese fiithren nach Gleichung (3.6) zu grofleren ausgetauschten
Volumen, sodass sich der Riickstand (V};q — V) mit den Mikroorganismen reduziert
und diese letztlich ausgewaschen werden.

Mit der Erhthung der Ausbeute und dem sich dadurch reduzierenden maximalen
Methanvolumenstrom hat die zeitliche Verteilung in Batchreaktoren grundsétzlich
den gleichen Einfluss wie die ortliche Verteilung in mehreren CSTRs oder Rohrre-
aktoren. Ein sinnvoller Betrieb ist in diesem Fall mit Batchzeiten von einem bis fiinf
Tagen moglich.

Dieses Ergebnis steht im Widerspruch zu den angefiihrten Aussagen von Nizami
und Murphy (2010) und Nasir et al. (2012b), die generell in Batchreaktoren geringere
Ausbeuten als im CSTR beobachteten. Eine denkbare Erkldarung dafiir ist die nicht
ideale Durchmischung in diesen Systemen, sodass die theoretischen Auswirkungen,
die in dieser Analyse beobachtet wurden, durch andere Limitierungen, wie z. B. be-
grenzten Stofftransport, tiberlagert werden. Um diesen Punkt endgitiltig zu kldren,
wairen vergleichbare Experimente mit dem gleichen Substrat und gleicher mikrobi-
eller Gemeinschaft im Hinblick auf den Einfluss von nicht idealen Betriebsbedingun-

gen, wie z. B. der Durchmischung, sinnvoll.
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3.3.2 Halbkontinuierlicher Betrieb von Reaktoren

Der Einfluss des halbkontinuierlichen Betriebs von Biogasanlagen im Vergleich zu
kontinuierlich betriebenen wurde bisher nicht untersucht. Die Ubersichtsarbeit von
Silveston et al. (2008) zeigt jedoch in einer modellbasierten Studie, dass fiir einfache
biochemische Systeme mit Monod-Kinetik ein periodischer Betrieb zu verringerter
Produktbildung fiihrt.

Beim halbkontinuierlichen Betrieb von Reaktoren konnen zwei Phasen unterschie-
den werden (Abbildung 3.9 (a)). In der Beschickungsphase wird Substrat zu- und
Garrest abgefiihrt. In der Reaktionsphase wird ausschliefilich das erzeugte Biogas
vom System entfernt, damit dhnelt diese Phase der Reaktionsphase im Batchreaktor.
Im Beispiel, das im Folgenden diskutiert wird, wird ein CSTR halbkontinuierlich be-
trieben, indem das Substrat periodisch nach folgender Vorschrift und entsprechend
Abbildung 3.9 (a) zugefiihrt wird.

conti

qa fur 0<t<T-«u
q= mit 0<a<1 (3.9)
0 fir T-a<t<T

Dabei ist qconﬁ der korrespondierende, kontinuierlich zugefiihrte Volumenstrom, T
die Periodendauer und a das Verhiltnis zwischen der Dauer der Beschickung und
der gesamten Periodendauer. In realen Anwendungen wird « durch die benétigte
Zeit fiir die Beschickung und damit durch die Pumpen bestimmt. Fiir die aktuelle
Analyse wird « auf einen kleinen Wert festgelegt. Die Methanausbeute und der spe-
zifische Methanvolumenstrom werden wieder mit Gleichungen (3.7) und (3.8) fiir
eine Periode im zyklisch-stationdren Zustand ausgewertet.

Abbildung 3.9 (b) zeigt die daraus resultierende Betriebscharakteristik fiir ver-
schiedene Periodendauern. Fiir eine kleine Periodendauer von T = 1d und damit
einer recht haufigen Beschickung, ist die Betriebscharakteristik nahezu identisch mit
der des CSTR. Groflere Abstdnde zwischen der Substratzufuhr fithren jedoch zu ge-
ringerer Methanausbeute und kleineren maximalen Methanvolumenstromen. Falls
dem Reaktor grofle Mengen Substrat zugefiihrt werden, fiihrt dies zu einer stofarti-
gen Belastung (engl.: shock loading) und zum Auswaschen der methanogenen Mikro-
organismen.

Insgesamt bewirkt also der halbkontinuierliche Betrieb eine Reduzierung der Me-
thanausbeute und des maximalen Methanvolumenstroms und ist folglich nicht vor-
teilhaft. Lediglich aus technischen Griinden ist diese Betriebsart sinnvoll, da so der
Aufwand der Substratzufuhr reduziert werden kann. Dabei sollte jedoch mindestens

einmal am Tag das Substrat zugefiihrt werden.
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Abbildung 3.9: Halbkontinuierlich betriebener CSTR. (a) Systemskizze, (b) Be-
triebscharakteristik flir einen Wert von « = 0,05 und verschiedene Periodendau-
ern: T=1d (blau), T=>5d (grtin), T=10d (rot), CSTR (schwarz).

Auch andere Systeme, wie Rohrreaktoren, werden halbkontinuierlich betrieben
(z. B. Boubaker und Ridha (2007)). Dabei stellte sich laut diesen Arbeiten eine Ver-
besserung der Robustheit ein. In der Simulation eines halbkontinuierlich betriebenen
Rohrreaktors (hier nicht gezeigt) konnte jedoch lediglich eine Uberlagerung der zu-
vor diskutierten Effekte beobachtet werden, sodass der halbkontinuierliche Betrieb
keine Verbesserung bewirkt. Denkbar ist jedoch, dass der Betrieb die Riickvermi-
schung in einem Rohrreaktor beeinflusst. Dies ist im aktuellen Modell nicht bertick-

sichtigt.

3.4 Systeme mit Biomasseruckhaltung

Verschiedene Reaktoren mit Biomassertickhaltung, also der Erhéhung der Verweil-
zeit der mikrobiellen Biomasse im Vergleich zur hydrodynamischen Verweilzeit, sind
zum Teil seit {iber dreifig Jahren bekannt und wurden in verschiedenen Ubersichts-
arbeiten diskutiert (z. B. Reviews von Speece (1983), Lettinga (1995) und Tauseef et al.
(2013)). An dieser Stelle soll trotzdem ein kurzer, genereller Uberblick gegeben wer-
den.

In Riihrkesseln ist die einfachste Moglichkeit der Biomasseriickhaltung ein se-
quentieller Absetztank mit einer Riickfiihrung der abgesetzten Partikel (anaerobic
contact process; vgl. Skizze Abbildung 3.10 (a), oben). Eine andere Moglichkeit ist der

Einsatz von Membranfiltern, um die fliissigen und festen Bestandteile des Gérrestes
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zu trennen. Der Einsatz héngt dabei stark von den Substraten und den Betriebsbe-
dingungen ab und technische Probleme wie fouling der Membran miissen bertick-
sichtigt werden (Zhang et al., 2006). Weitere Moglichkeiten bieten Reaktoren, in de-
nen die mikrobielle Biomasse im Reaktor verbleibt, sodass kein zusétzlicher Appa-
rat notwendig ist. Dabei wird die Biomasse in Biofilmen auf zusétzlich eingefiihrten
Tragern (z. B. anaerobic filter oder anaerobic fluidized bed) oder direkt auf partikularem
Substrat (upflow anaerobic sludge blanket reactor UASB; vgl. Skizze Abbildung 3.10 (a),
unten) immobilisiert. Von diesen ist die letztgenannte Reaktorform die am besten
etablierte und robusteste (Chong et al., 2012).

Der Einfluss von Biomasseriickhaltung wird in der Literatur qualitativ beschrie-
ben. Derartige Systeme konnen im Allgemeinen bei hoheren Verdiinnungsraten in
der Grofenordnung von D = 1d~1-10d~! (Kalogo und Verstraete, 1999; Chong
etal., 2012) als CSTRs (D = 0,01d~1-0,1d~! (Nasir etal., 2012b)) betrieben werden.
Hierdurch kann das Reaktorvolumen, und damit die Investitionskosten, reduziert
werden. Jedoch wird im Fall von Systemen mit Immobilisierung von Biomasse die
Betriebsfithrung und das Anfahren durch die Bildung des Biofilms im Vergleich zu
einem einfachen CSTR deutlich erschwert (Chong et al., 2012).

3.4.1 Ideal durchmischte Systeme mit Biomasserickhaltung

Die mathematische Beschreibung der Prozesse zur Erh6hung der Biomasseverweil-
zeit ist je nach Technologie, wie z.B. der Biofilmbildung, sehr komplex. In ADM1
wird alternativ vorgeschlagen, unabhingig von der Technologie eine bestimmte Dif-
ferenz zwischen Feststoffverweilzeit und hydrodynamischer Verweilzeit anzuneh-
men. Durch diesen Ansatz ist es moglich, das Potential von Systemen mit Biomasse-
riickhaltung aufzuzeigen.

Der CSTR mit Biomassertiickhaltung kann direkt mit den Modellgleichungen (2.4)-
(2.31) beschrieben werden. Dabei ist der Parameter T, x zusétzlich festzulegen, der
die Differenz zwischen Feststoff- und hydrodynamischer Verweilzeit beschreibt. Fiir
die folgenden Analysen wird weiterhin der gleiche kinetische Parametersatz ver-
wendet, um die grundsétzlichen Einfliisse der verschiedenen Konfigurationen ver-
gleichbar herauszustellen. Trotzdem ist zu beachten, dass einige kinetische Parame-
ter des mikrobiellen Abbaus in Biofilmen z. B. wegen zusitzlicher Transportlimitie-
rungen abweichen.

Abbildung 3.10 (b) zeigt die Betriebscharakteristik eines CSTR in Abhéangigkeit
des Parameters 7, x; dabei ist der spezifische Methanvolumenstrom auf der Abszis-
se nun logarithmisch dargestellt. In schwarz ist zum Vergleich der einfache CSTR

ohne Biomasseriickhaltung 74 x = 0 zu sehen. Bei der Erhohung von T, x stellen
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Abbildung 3.10: Ideal durchmischte Reaktoren mit Biomassertckhaltung. (a) Bei-
spielhafte Systemskizzen, (b) Betriebscharakteristik fiir verschiedene Feststoff-
verweilzeiten: CSTR (schwarz), 7 x = 10d (blau), Ta x =20d (griin), Tao x = 30d
(rot), Tax =40d (cyan).

sich zwei positive Effekte ein. Zum einen wird der maximale spezifische Methan-
volumenstrom deutlich erhoht, sodass das System bei grofleren Verdiinnungsraten
betrieben werden kann und die Reaktoren kleiner ausfallen. Dies ist zu erwarten,
da die Verweilzeit der methanbildenden Mikroorganismen, welche diese Grenze be-
stimmt, erhoht wurde. Der zweite Effekt ist eine Verbesserung der Methanausbeute
im gesamten Betriebsgebiet. Dies resultiert daraus, dass auch das partikulédre Sub-
strat langer im Reaktor bleibt und damit weiter abgebaut werden kann.

Die Simulationsergebnisse bestatigen damit qualitativ die Aussagen aus der Lite-
ratur, nach denen ein CSTR je nach Substrat in der Gréfsenordnung von D =0, 01 d-1-
0,1d~! (Nasir etal., 2012b) und Systeme mit immobilisierter mikrobieller Biomasse
hingegen bei Verdiinnungsraten von D >1d~! (Chong etal., 2012; Kalogo und Ver-
straete, 1999) betrieben werden kénnen.

3.4.2 Ortlich verteilte Systeme mit Biomasseriickhaltung

Die ortliche Verteilung der Reaktanten in Systemen mit Biomasseriickhaltung kann
im einfachsten Fall durch mehrere, in Reihe verbundene Reaktoren realisiert wer-
den, die ggf. auch als zweistufige Vergarung betrieben werden konnen (Review von
Chong etal. (2012)). Durch zusitzliche Einbauten ist eine Ortliche Verteilung auch
in einem Reaktor moglich. Beispielhaft sind in Abbildung 3.11 (a) oben ein anaerobic
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Abbildung 3.11: Reaktoren mit Biomasseriickhaltung und mehreren Stufen
(tax = 30d). (a) Beispielhafte Systemskizzen, (b) Betriebscharakteristik fir ver-
schiedene Stufenanzahl: 1 Stufe (rot), 2 Stufen (blau), 3 Stufen (griin), 5 Stufen
(cyan), 10 Stufen (lila), CSTR ohne Biomasseriickhaltung (schwarz).

baffled reactor (Barber und Stuckey, 1999) und unten ein upflow staged sludge bed reactor
(Van Lier et al., 1996) skizziert.

Im Rahmen der folgenden Analysen werden mehrere gleichgrofie in Reihe ge-
schaltete CSTRs mit einer erhohten Feststoffverweilzeit von T x =30 d ausgewertet.
Das Ergebnis ist in Abbildung 3.11 gezeigt. Darin sind als Vergleich in schwarz der
reguldre CSTR und in rot der einstufige Reaktor mit erhohter Feststoffverweilzeit
aus Abbildung 3.10 zu sehen. Durch die zusétzliche ortliche Verteilung der Reaktan-
ten ergeben sich die schon vorher beobachteten Effekte. Es wird eine hohere Aus-
beute, jedoch ein niedrigerer maximaler spezifischer Methanvolumenstrom erreicht.
Dabei tiberwiegt der positive Effekt der Biomassertickhaltung, sodass der maximale
spezifische Methanvolumenstrom gegeniiber dem des CSTR ohne Biomassertickhal-
tung auch in den gezeigten Fallen erhoht wird. Dabei fallt schon durch eine zusétz-
liche Stufe die Verbesserung betrachtlich aus. Die Ausbeute kann beispielsweise bei
D =0,1d! von 0,77 auf 0,83 erhtht werden. Auch in diesem Fall zeigen die Be-
triebscharakteristiken sowohl den seriellen als auch den zweistufigen Betriebsmo-
dus. Allerdings werden in letzterem deutlich geringere Ausbeuten erreicht, sodass
dieser keine sinnvolle Alternative darstellt.
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3.4.3 Zeitlich verteilte Systeme mit Biomasseriickhaltung

Eine andere Moglichkeit, die Feststoffverweilzeit zu erhohen, steht im Zusammen-
hang mit dem chargenweisen Betrieb (vgl. Abschnitt 3.3). Wenn nach der Reaktions-
phase eine zusétzliche Wartezeit zum Absetzen der Feststoffe eingefiihrt und nur
der fliissige Uberstand aus dem Reaktor entfernt wird, kann die Verweilzeit der Mi-
kroorganismen vergrofiert werden (Abbildung 3.12 (a)). Dieser Prozess wird anae-
robic sequencing batch reactor genannt (zuerst in Dague etal. (1992)). Ndhere Details
tiber den Betrieb sind beispielsweise den Ubersichtsarbeiten von Zaiat etal. (2001)
und Singh und Srivastava (2011) zu entnehmen. Demnach bereitet auch hier das An-
fahren des gewiinschten Betriebszustands die grofiten Schwierigkeiten. So berichten
beispielsweise Sung und Dague (1995), dass es 300 Tage dauerte, bis sich Partikel mit
Biofilm im Gérrest gebildet hattenen. Dies kann jedoch durch Zugabe von anorgani-
schen Tragern verbessert werden (Zaiat et al., 2001).

Fiir die Analyse wird das Modell analog zum Batchreaktor verwendet. Lediglich
fiir den Absetzprozess miissen die Gleichungen angepasst werden. Dieser Prozess
ist komplex, denn die notwendige Wartezeit und der daraus resultierende Trenn-
grad hiangen stark vom Substrat und dem mechanischen Zustand der Biomasse ab.
Mit dem Ziel der Potentialabschitzung wird in der gegenwartigen Studie eine iib-
liche Wartezeit von T; = 1h als konstant angenommen (z. B. Zaiat et al. (2001)). Der

Grad der erreichten Trennung wird analog zu den Annahmen in ADM1 durch die
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Abbildung 3.12: Batchreaktoren mit Absetzzeit. (a) Beispielhafte Systemskizzen,
(b) Betriebscharakteristik fur verschiedene Systeme: CSTR (schwarz), Batchreak-
tor (griin), CSTR mit Biomasserlckhaltung mit 74 x =30d (rot), Batchreaktor mit
Absetzzeit mit Tp x =30d (blau).
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Feststoffverweilzeit, bzw. die Differenz zur hydraulischen Verweilzeit 75 x, festge-
legt. Die Austrittskonzentration der partikuldren Stoffe wird aus der Definitionsglei-
chung der Feststoffverweilzeit (Gleichung (2.34)) bestimmt und im nédchsten Schritt
daraus, wie folgt, die Konzentration im Residuum errechnet.

Xi(t =Tr)  Viig — Xiout VB

Xires = 3.10
ires th — VB ( )

Die zyklische Anfangsbedingung fiir jeden Zyklus ist analog zu Gleichung (3.4) ge-

geben.
_ XijinVB + Xires(Viig — VB)

Xi(t=0) v
iq

(3.11)

Die resultierende Betriebscharakteristik fiir 7o x = 30d und Tr = 2d ist in Ab-
bildung 3.12 (b) in blau im Vergleich zu den vorherigen Ergebnissen (vergleichbare
Betriebsbedingungen) zu sehen. Die Effekte der Biomassertickhaltung und der zeitli-
chen Verteilung im chargenweisen Betrieb werden im vorliegenden Fall kombiniert.
So zeigt der Reaktor mit zeitlicher Verteilung und Biomassertickhaltung die hochs-
ten Methanausbeuten, jedoch einen geringeren maximalen spezifischen Methanvo-
lumenstrom als im kontinuierlichen Betrieb mit Biomassertickhaltung. Der Betrieb
eines konventionellen Batchreaktors kann somit deutlich verbessert werden, sodass
sich die zusétzliche Wartezeit fiir den Absetzprozess lohnen konnte.

Die zeitliche Verteilung von Systemen mit Biomassertickhaltung hat qualitativ den
gleichen Einfluss wie die ortliche Verteilung. Sie ist technologisch weniger aufwen-
dig und kénnte deshalb eine aussichtsreiche Alternative zu den anderen beschriebe-

nen Systemen darstellen.

3.5 Vergleichende Analyse

In den vorausgegangenen Abschnitten wurden verschiedene Reaktorkonfiguratio-
nen und Betriebskonzepte eingefiihrt und einzeln in Abhédngigkeit verschiedener
Betriebsparameter analysiert. An dieser Stelle sollen nun ausgewdhlte Beispiele der
verschiedenen Konfigurationen anhand von Abbildung 3.13 (a) miteinander vergli-
chen werden. Dabei nicht gezeigt ist der halbkontinuierlich betriebene Reaktor, da
dieser nur aus technischen Griinden sinnvoll ist und die Betriebscharakteristik bes-
tenfalls dem des CSTR gleicht.

Anhand eines Zahlenbeispiels werden im Folgenden die méglichen Verbesserun-
gen quantifiziert. Dabei werden zwei Anforderungen an das System festgelegt und
als Maf3 der Verbesserung die notwendigen Reaktorvolumen im Vergleich zum CSTR
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Abbildung 3.13: Vergleich verschiedener Reaktorkonfigurationen: CSTR
(scharz), Batchreaktor (blau), zwei in Reihe geschaltete CSTRs mit V;/V, =5
(gran), in Reihe geschalteter CSTR und PFTR mit V; / V, =5, Reaktor mit Biomas-
seruckhaltung A x =30d (cyan), Batchreaktor mit Absetzzeit Tp x =30d (beige),
zweistufiger Reaktor mit Biomasserlckhaltung 7 x =30d (lila). (a) Vergleich der
Betriebscharakteristiken und notwendigen Reaktorvolumen, (b) Vergleich der Be-
triebscharakteristiken anhand von Kostenlinien mit geringen Substratkosten, (c)
Vergleich der Betriebscharakteristiken anhand von Kostenlinien mit héheren Sub-
stratkosten (k; =35€m~3 und k, =55€m—3a1).
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ermittelt. Erstens soll der erzeugte Methanvolumenstrom G2, = 1000m®d ! be-
tragen. Damit korrespondiert der spezifische Methanvolumenstrom direkt mit dem
notwendigen Reaktionsvolumen entsprechend Gleichung (2.36). Dieser Zusammen-
hang ist durch eine zusétzliche Achse in Abbildung 3.13 (a) (oben) veranschaulicht.
Dabei sind bei hohen spezifischen Methanvolumenstromen kleinere Reaktorvolu-
men notwendig, um die gewiinschte Methanmenge zu erzeugen. Die zweite Anfor-
derung ist eine mindestens zu erreichende Methanausbeute von Ycps =0,78 kgCOD
kgCOD~!, sodass das Substrat angemessen ausgenutzt wird (horizontale graue Li-
nie in Abbildung 3.13 (a)). Die verschiedenen Reaktorkonfigurationen werden an-
hand dieser Anforderungen miteinander verglichen.

Im CSTR-Referenzfall ist fiir dieses Beispiel ein Reaktor mit Vg cstr = 442,5m3
notwendig. Durch die verschiedenen Konfigurationen und Fahrweisen kann dieses
wie folgt reduziert werden. Fiir den Batchreaktor (blau) ist das erforderliche Reaktor-
volumen um 22,2 % kleiner als das des CSTR. Fiir zwei in Reihe geschaltete CSTRs
(grin, V1/V, = 5) fdllt diese Verbesserung mit 39,5 % im Vergleich zum einfachen
CSTR noch etwas grofler aus. Wird statt des zweiten Reaktors ein PFTR verwendet
(rot, V1/V,=5), ist sogar ein um 49,8 % kleineres Reaktorvolumen notwendig.

Durch die Biomassertickhaltung kann das Volumen noch weiter reduziert werden.
Im betrachteten Fall mit Ty x = 30d um 63,1 % fiir den CSTR mit Biomasseriickhal-
tung (cyan) und um 82,9 % fiir den sequentiellen Batchreaktor mit Absetzzeit (bei-
ge). In diesem Beispiel sind die Reaktoren mit Biomasseriickhaltung und Ortlicher
Verteilung ein Sonderfall (magenta, 2 Stufen und 75 x = 30d). Die geforderte Me-
thanausbeute wird an allen Betriebspunkten {ibertroffen. Am néchstgelegenen Be-
triebspunkt wird eine Methanausbeute von Ycryy = 0, 85 erreicht. Dafiir ist ein Re-
aktorvolumen von Vjjq =43 m? notwendig, welches einer Volumenverringerung von
ca. 90 % gegentiber dem CSTR entspricht.

Anhand dieser Zahlenwerte wird deutlich, dass schon durch den Einsatz verhilt-
nismafig einfacher Reaktorkonzepte, wie z. B. von Batchreaktoren, der Prozess ver-
bessert und damit in einem kleineren Reaktor ausgefiihrt werden kann. Durch die
Einfiihrung von Apparaten zur Biomassertickhaltung kann das Reaktorvolumen je-
doch noch deutlich weiter verringert werden, sodass diese Reaktoren eine wichtige
Weiterentwicklung darstellen.

Die Wahl eines sinnvollen Betriebspunktes hiangt letztendlich von 6konomischen
Erwégungen ab. So muss im Allgemeinen zwischen Investitions- und Betriebskosten
abgewdgt werden. Die Investitionskosten werden durch die Technologie und durch
das Reaktorvolumen beeinflusst, wiahrend die Betriebskosten vom Grad der Auto-

matisierung und dem Substrat abhéngen.
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Im Folgenden soll dieser Aspekt anhand eines stark vereinfachten Kostenmodells

exemplarisch veranschaulicht werden.
C=ki-q+kz Vig (3.12)

Darin beschreibt C die jahrlichen Gesamtkosten der Anlage, k1 die spezifischen Sub-
stratkosten in €-m~3 und k; die spezifische jahrliche Abschreibung der Investiti-
onskosten je Reaktorvolumen in €-m~3-a~!. Die Technologieabhéngigkeit wird da-
bei fiir diese einfache Veranschaulichung vernachldssigt. Ist eine bestimmte Methan-
menge gewiinscht, korrespondiert eine Methanausbeute mit einem notwendigen zu-
gefiithrten Substratvolumenstrom g und ein spezifischer Methanvolumenstrom mit
dem Reaktorvolumen Vj;q. So kann die Kostenfunktion fiir jeden Punkt im Betriebs-
diagramm ausgewertet werden. Abbildung 3.13 (b) und (c) zeigt die jahrlichen Kos-
ten anhand von Isolinien (grau) fiir zwei unterschiedliche Parametersitze.

In Abbildung 3.13 (b) sind die Substratkosten deutlich geringer als die Investiti-
onskosten (k; =0,03€-m~3 und k, =55€ m—3-a~1). Dies ist der Fall, wenn beispiels-
weise Abfille verarbeitet werden. Die Anlagenkosten hiangen folglich stark von dem
notwendigen Reaktorvolumen und damit von dem erzeugten spezifischen Methan-
volumenstrom ab. Bei kleinen spezifischen Methanvolumenstromen wird ein gro-
erer und teurerer Reaktor benotigt. Da die Substratkosten als gering angenommen
wurden, spielt die Methanausbeute nur eine untergeordnete Rolle. Das wird auch an
den nahezu vertikalen Isolinien in Abbildung 3.13 (b) deutlich. Den Uberlegungen
folgend kann von jeder Betriebscharakteristik der optimale Betriebspunkt gewéhlt
werden. In diesem Fall sind das die Betriebspunkte mit dem hochsten spezifischen
Methanvolumenstrom. Der Vergleich zwischen den verschiedenen Reaktortechnolo-
gien zeigt, dass in diesem Fall ein Reaktor mit Biomasseriickhaltung jedoch in ein-
stufiger Ausfithrung (cyan) am besten ist.

Abbildung 3.13 (c) zeigt in gleicher Weise die Kostenfunktion, falls sowohl die
Substrat- als auch die Investitionskosten einen wesentlichen Einfluss auf die Gesamt-
kosten haben. Die Werte wurden fiir landwirtschaftliche Biogasanlagen aus FNR
(2013) abgeleitet und hier beispielhaft mit k; =35€ m > und k, =55€m3-a~! an-
genommen werden. Fiir kleine spezifische Methanvolumenstréme iiberwiegen die
Investitionskosten, die Isolinien in Abbildung 3.13 (c) verlaufen dort vertikal. Jedoch
wird bei kleineren Reaktoren auch eine gute Substratausnutzung wichtiger (horizon-
taler Verlauf der Isolinien). Hier ist, im Gegensatz zum vorherigen Fall, der ¢rtlich
verteilte Reaktor mit Biomassertickhaltung (magenta) giinstiger als der einstufige
Reaktor.
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Insgesamt kann anhand dieser einfachen 6konomischen Uberlegung verdeutlicht
werden, dass in Abhéngigkeit der Substrat- und Investitionskosten verschiedene Be-
triebspunkte auf der Betriebscharakteristik sinnvoll und vorteilhaft sind. Des Wei-
teren hiangt es auch von diesen ab, ob eine Ortliche Verteilung mit der beschriebe-
nen Reduktion des maximalen spezifischen Methanvolumenstroms lohnend ist oder

nicht.

3.6 Fazit

Im Rahmen der vorgestellten Analyse wurden verschiedene Reaktorkonfiguratio-
nen und Betriebskonzepte auf einer einheitlichen Grundlage miteinander vergli-
chen. Zu diesem Zweck wurde die Darstellung in Form von Betriebscharakteristiken
vorgeschlagen. Diese erlaubt, die moglichen Betriebspunkte beztiglich der erzielten
Methanausbeute und des erzeugten Methanvolumenstroms in einem gemeinsamen
Kontext zu bewerten. Dariiber hinaus kann die Betriebscharakteristik auch zur Wahl
eines geeigneten Betriebspunktes genutzt werden, falls die konkreten Kostenstruk-
turen fiir den Reaktor und das Substrat bekannt sind.

Der Vergleich der Konfigurationen und Betriebskonzepte wurde anhand eines ein-
heitlichen Substrates und vergleichbarer Betriebsbedingungen durchgefiihrt. Dabei
konnten die punktuellen Beobachtungen aus der Literatur erklart, Widerspriiche
aufgedeckt und folgende modelltheoretische Hypothesen zum grundsétzlichen Ein-
fluss der untersuchten Mechanismen aufgestellt werden.

Anhand der Modellanalyse wurde deutlich, dass sowohl die ortlich als auch die
zeitlich verteilte Reaktionsfithrung zwei grundsitzliche Effekte haben. Zum einen
wird die Methanausbeute erhoht und zum anderen wird der maximale spezifische
Methanvolumenstrom verringert. Des Weiteren wurde fiir Systeme mit Biomasse-
riickhaltung eine Erhohung sowohl der Methanausbeute als auch des maximal er-
zeugten spezifischen Methanvolumenstrom gezeigt. Diese Effekte konnen je nach

Reaktorkonfiguration auch tiberlagert werden.
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Kapitel 4
Dynamischer Betrieb von

Biogasanlagen

In den vorigen Kapiteln wurde ausschliefilich das stationdre Verhalten von Biogas-
anlagen betrachtet. Dies ist von besonderer Wichtigkeit, da diese wegen der komple-
xen Wechselwirkungen und der langsam wachsenden mikrobiellen Biomasse meist
moglichst konstant im gewtinschten Arbeitspunkt betrieben werden. Betrachtet man
Biogasanlagen jedoch als Teil des Energiesystems, ergeben sich weitere Moglichkei-
ten und Herausforderungen an die Betriebsfithrung.

Im Gegensatz zu anderen erneuerbaren Quellen elektrischer Energie, wie Pho-
tovoltaik- oder Windkraftanlagen, konnen aus Biogasanlagen gespeiste Blockheiz-
kraftwerke bedarfsgerecht betrieben werden und damit Fluktuationen im elektri-
schen Versorgungsnetz kompensieren. Die verschiedenen Moglichkeiten der Flexibi-
lisierung von Biogasanlagen wurden bereits in der Einleitung erldutert. Eine davon
ist die bedarfsgerechte Erzeugung von Biogas, die vor allem im Fall von langfristigen
saisonalen Schwankungen sinnvoll sein kann. Dies kann durch die Anpassung der
Verdiinnungsrate oder der Zusammensetzung des zugefiihrten Substrates erreicht
werden (vgl. Abbildung 2.7 (c) in den Voruntersuchungen). Im Rahmen des aktuel-
len Kapitels wird der dynamische Betrieb durch Verdnderung der Verdiinnungsrate
betrachtet, da dies die Eingangsgrofle ist, die in realen Biogasanlagen am einfachsten
verdndert werden kann.

Bereits aus den Ergebnissen der zuvor gezeigten Analysen wurde deutlich, dass
die Verdiinnungsrate fiir einen produktiven Betrieb und damit verbunden auch der
maximal zu erzeugende Methanvolumenstrom jeweils eine obere Grenze aufwei-
sen (D* bzw. g&yy,). Wird die Verdiinnungsrate iiber diese Betriebsgrenze hinaus
erhoht, wird die mikrobielle Gemeinschaft derart gestort, dass die relevanten Mi-
kroorganismen ausgewaschen werden und kein Methan erzeugt wird. In diesem
Fall miisste der Reaktorinhalt gewechselt, dem Reaktor neue mikrobielle Biomas-
se zugefiihrt und eine aufwendige Anfahrprozedur durchlaufen werden, um zum
alten erwtinschten Betriebspunkt zurtickzukehren. Die genaue Lage dieser Betriebs-
grenze hingt vom verwendeten Substrat, der mikrobiellen Gemeinschaft und der
technischen Realisierung des Prozesses ab und ist damit fiir konkrete Biogasanlagen
nicht exakt bekannt. Aus diesem Grund ist beim dynamischen Betrieb besondere

Vorsicht geboten, damit die Betriebsgrenze bei einem Lastwechsel nicht ungewollt
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tiberschritten wird. Ein derartiges Uberschreiten wird im Folgenden als unzulassi-
ger Lastwechsel bezeichnet.

In der vorliegenden Analyse soll untersucht werden, ob am dynamischen Uber-
gangsverhalten ein unzuldssiger Lastwechsel friithzeitig erkannt werden kann, bevor
der Reaktor iibersduert und die bereits erwdhnte Anfahrprozedur mit langeren Aus-
fallzeiten notwendig ware. Ferner soll auch erortert werden, welche Messgrofsen fiir
diese Diagnose relevant sind.

Eine Ubersicht typischer Messgrofien in Biogasanlagen findet sich beispielswei-
se in Switzenbaum et al. (1990) oder Holm-Nielsen und Oleskowicz-Popiel (2013).
Sie lassen sich im Hinblick auf das Messmedium gruppieren und sind in Tabel-
le 4.1 zusammengefasst. So werden in der Gasphase meist die Zusammensetzung
des Biogases, insbesondere der Anteil von Methan und Kohlendioxid, und die pro-
duzierte Biogasmenge bzw. der Volumenstrom am Austritt bestimmt. In der fliissi-
gen Phase gehoren der pH-Wert und die Temperatur zu den am hiufigsten einge-
setzten Messgrofsen. Daneben konnen aber auch Zwischenprodukte des anaeroben
Abbaus wie z.B. Wasserstoff, anorganischer Kohlenstoff oder fliichtige Fettsduren
tiberwacht werden. Letztere geben frithzeitig Aufschluss tiber Storungen (Ahring
etal., 1995; Nielsen et al., 2007), werden jedoch wegen des hohen Messaufwands in
vielen Anlagen nicht bestimmt. In der festen Phase ist vorrangig die mikrobielle Bio-
masse von Interesse. So wird beispielsweise die Konzentration der methanogenen
Mikroorganismen (Schoen et al., 2009) oder die Zusammensetzung der mikrobiellen
Gemeinschaft, z. B. anhand von Proteinanalysen (Heyer etal., 2013), bestimmt. Die
Erfassung dieser Grofien beinhaltet jedoch einen erhohten Aufwand und erfordert
spezielle Laborausstattungen. Derartige Online-Messungen sind derzeit noch nicht
moglich.

Der Frage, welche dieser Messgrofien zum Erkennen von Prozessstorungen rele-
vant sind, wurde in einzelnen experimentellen Arbeiten nachgegangen. Dabei wur-
den verschiedene Messgrofien nach Stérungen der Verdiinnungsrate oder der Zu-
sammensetzung des Substrates analysiert (z. B. Mechichi und Sayadi (2005)). In einer
umfassenden Arbeit von Angelidaki et al. (2010) wurden in einem CSTR im Labor-
mafsstab, der mit Rindergiille betrieben wurde, verschiedene Storungen untersucht.
Es zeigte sich, dass in diesem Fall die fliichtigen Fettsduren, insbesondere Propi-
onsiure, den Prozesszustand am besten charakterisieren. In einer dhnlichen Arbeit
von Molina etfal. (2009) wurde mithilfe statistischer Methoden ein minimaler Satz
an Messgrofien bestimmt, um den Systemzustand zu diskriminieren. Demnach soll-
te zusatzlich die Alkalinitdt als Mafs fiir die Pufferung des pH-Wertes einbezogen

werden.
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Tabelle 4.1: Typische MessgréBen in Biogasanlagen gruppiert nach dem Mess-
medium; Zusammenstellung auf Basis der Beitrdge von Switzenbaum etal.
(1990); FNR (2009); Holm-Nielsen und Oleskowicz-Popiel (2013).

Messgrofie Erfassung Verbreitung Kommentar
Gasphase
Biogasvolumenstrom online weit
Hauptkomponenten des online weit
Biogases (CHy, CO»)
andere Komponenten des online wenig

Biogases (H;S, Hp, O, CO)

Fliissige Phase
Temperatur online weit
pH- Wert online weit
Redox-Potential online sehr wenig
Carbonatalkalinitdt on-/offline partiell meist offline mit
fliichtigen Fett-
sauren (FOS/TAC)
Konzentration von Wasserstoff online wenig
Gesamtkonzentration der on-/offline  partiell  meist offline
fliichtigen Fettsduren
Konzentration der einzelnen on-/offline wenig meist offline
fliichtigen Fettsduren
Konzentration des on-/offline wenig meist offline
Ammoniumstickstoffs
Feste Phase
Trockensubstanzgehalt, Anteil offline partiell
abbaubarer Stoffe, COD
Analysen der mikrobiellen offline sehr wenig verschiedene
Biomasse Methoden

Diese experimentellen Studien sind ein wichtiger erster Schritt bei der Auswahl
geeigneter Messgrofien. Sie sind jedoch nur fiir die untersuchten Systeme an den
analysierten Betriebspunkten und fiir die betrachteten Storungen giiltig. Im Unter-
schied hierzu wird in der vorliegenden Arbeit das System umfinglich an unter-
schiedlichen Betriebspunkten und nach verschiedenen Lastwechseln systematisch
analysiert. Dieses Vorgehen ist ausschlieSlich in Simulationsstudien sinnvoll mog-
lich, da die Durchfithrung von Experimenten in diesem Stil zeitaufwendig und teuer

waére. Zusitzlich soll die vorliegende Untersuchung, ausgehend von den experimen-
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Abbildung 4.1: Stationare, stabile Betriebspunkte (Lésungszweig I, Ill und V in
Abbildung 2.7): erzeugter spezifischer Biogasvolumenstrom ggas in Abhangigkeit
der Verdinnungsrate D. Markierte Lastwechsel entsprechen Abbildung 4.2.

tellen Befunden, weitere Einblicke in die relevanten Wechselwirkungen gewahren.
Sie kann so eine Orientierung fiir den dynamischen Betrieb geben.

Mit diesem Ziel wird im ersten Schritt der folgenden Analyse das dynamische
Ubergangsverhalten bei Lastwechseln untersucht. Basierend auf diesen Ergebnissen
wird anschlieiend eine Darstellung der Diagnosegiite in Form einer Diagnoseland-
karte vorgeschlagen, die das Betriebsverhalten der Biogasanlage beziiglich der Dia-
gnose mit einer bestimmten Messgrofie wiedergibt. Anhand derer werden danach
verschiedene Messgrofien verglichen. Abschlieffend werden die qualitativen Aus-
sagen experimentellen Befunden gegeniibergestellt. Die Ergebnisse des folgenden
Kapitels basieren auf einer vorab veroffentlichten eigenen Arbeit (Bensmann etal.,
2015).

4.1 Dynamisches Systemverhalten

Im ersten Schritt der Analyse wird zunéchst das dynamische Verhalten von Bio-
gasanlagen anhand einzelner Simulationen untersucht, um daran im Folgenden die
moglichen Diagnoseregeln und auch die Verbesserungen, die damit erreicht werden
konnen, abzuleiten und bewerten zu konnen .

Abbildung 4.1 zeigt den spezifischen Biogasvolumenstrom am Austritt fiir stabi-
le, stationdre Betriebspunkte. Es treten drei unterschiedliche Losungszweige (1, 111,
V), entsprechend der Voruntersuchungen in Abbildung 2.7, auf. Zweig I bildet den

gewiinschten Betriebszustand, in dem Methan erzeugt wird, ab. An Zweig Il wird
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Abbildung 4.2: (a)—(f) Zeitverlaufe von Lastwechsel 1, (g)—(I) Lastwechsel 2.
(a)+(g) Verdiinnungsrate D, (b)+(h) spezifischer Biogasvolumenstrom ggas, (c)+(i)
Stoffmengenanteil des Biogases x, fiir CHy und CO;, (d)+(j) pH-Wert, (e)+(k)
Konzentration der Essigsaure Sa., (f)+(I) Konzentration der Essigsdureabbauer
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zwar Biogas erzeugt, jedoch besteht dieses nur aus Kohlendioxid und Wasserstoff.
An Zweig V sind keine Mikroorganismen im System vorhanden und folglich wird
kein Biogas erzeugt.

Ausgehend von einem Betriebspunkt auf dem erwiinschten Losungszweig I zeigt
Abbildung 4.2 exemplarisch den zeitlichen Verlauf verschiedener Systemzustinde
nach zwei Lastwechseln. Die entsprechenden Verdiinnungsraten sind auch in Abbil-
dung 4.1 durch gestrichelte Linien eingezeichnet. Bereits daran ist zu erkennen, dass
diese qualitativ unterschiedliche stationdre Endwerte haben und Lastwechsel 2 auf
den unerwiinschten Losungszweig fiihrt. Abbildung 4.2 gibt dariiber hinaus Auf-
schliisse iiber die zeitliche Abfolge der dynamischen Prozesse wahrend dieser Last-
wechsel.

Zundchst soll Lastwechsel 1 betrachtet werden. Hier erhoht sich der Biogasvo-
lumenstrom innerhalb weniger Tage (Abbildung 4.2 (b)). Dabei verdndert sich die
Zusammensetzung des Biogases nur wenig und der pH-Wert sinkt leicht (Abbil-
dung 4.2 (c) (d)). Die Essigsaurekonzentration zeigt ein leichtes Uberschwingen nach
ca. 5 Tagen (Abbildung 4.2 (e)). Dies ist durch die Wechselwirkungen zwischen der
Substraterhohung und der daraus resultierenden Erh6hung der Konzentrationen der
Zwischenprodukte mit dem Wachstum der Essigsdaureabbauer zu erkldren. Die Zeit-
konstante von letztgenanntem Prozess wird durch die Verdiinnungsrate bestimmt
und betrégt in diesem Fall ca. 33 Tage (=1/D). Das System erreicht den neuen sta-
tiondren Zustand nach 100-150 Tagen (Abbildung 4.2 (f)).

Der grofiere Lastwechsel (Lastwechsel 2) in Abbildung 4.2 (g)—(1) zeigt in den ers-
ten Stunden qualitativ das gleiche Verhalten. Der Gasvolumenstrom steigt, die Zu-
sammensetzung des Biogases und der pH-Wert dndern sich nur leicht und auch die
Essigsaurekonzentration zeigt ein leichtes Uberschwingen. Nach ca. 42 Tagen wei-
chen die beiden Systemantworten jedoch voneinander ab. Der erzeugte Biogasvo-
lumenstrom bricht schlagartig ein und enthilt danach kein Methan mehr (Abbil-
dung 4.2 (h) und (i)). Der pH-Wert sinkt schnell ab, wéahrend die Essigsdurekonzen-
tration stark ansteigt. Die Konzentration der Essigsdureabbauer fillt, bis sie nach
tiber 100 Tagen nicht mehr im System vorhanden sind.

Anhand des gezeigten dynamischen Ubergangsverhaltens werden die typischen
Zeitkonstanten der auftretenden Prozesse nach Lastwechseln deutlich. Dartiber hin-
aus sind auch im Fall von unzuldssigen Lastwechseln eine stark nichtlineare Dyna-
mik und das abrupte Absinken der Biogaserzeugung zu erkennen.

Diese beiden diskutierten Lastwechsel stehen exemplarisch fiir das komplexe dy-
namische Antwortverhalten von Biogasanlagen. Fiir eine umfassende Untersuchung
werden im néchsten Schritt wiederholte Experimente mit unterschiedlichen Last-

wechseln durchgefiihrt. Dabei werden zum einen die Betriebspunkte vor dem Last-
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Abbildung 4.3: Ergebnisse dynamischer Lastwechsel von Verdinnungsrate D™
auf Verdiinnungsrate D . Klasse an zuléssigen Lastwechseln (weiBe Flache) und
unzulassigen Lastwechseln (graue Flache).

wechsel (Verdiinnungsrate D™ ) und zum anderen das Ziel der Lastwechsel (Zielver-
diinnungsrate D) variiert. Die Vielzahl untersuchter Lastwechsel kann anschlie-
fend anhand des resultierenden stationdren Zustandes klassifiziert werden. So wer-
den Lastwechsel, die zu einem erwiinschten Betriebspunkt fiihren, als zuldssig und
solche, nach denen die methanogene Biomasse ausgewaschen ist, als unzuléssig be-
zeichnet.

Das Ergebnis dieser Simulationen ist in Abbildung 4.3 in einem Diagramm zusam-
mengefasst. Dabei sind die Verdiinnungsrate D~ auf der Abszisse und die Verdiin-
nungsrate D auf der Ordinate aufgetragen. Das weifle Gebiet beschreibt die Klasse
der zuldssigen Lastwechsel und das grau eingefdrbte Gebiet jene, die das System
in den unerwiinschten Betriebszustand fiihren. Die zuvor diskutierten Lastwechsel
sind in Abbildung 4.3 durch jeweils einen Punkt reprasentiert. Wie zuvor gezeigt,
liegt Lastwechsel 1 im Gebiet der zulédssigen Lastwechsel und Lastwechsel 2 im un-
zuldssigen Gebiet.

Des Weiteren ist zu erkennen, dass unzuldssige Lastwechsel nicht nur oberhalb
der Betriebsgrenze D* auftreten. Ausgehend von einem Betrieb bei kleinen Verdiin-
nungsraten D~ konnen schon kleinere Lastwechsel zu einem unerwiinschten Be-
triebspunkt fithren, da an jenen Ausgangszustinden die Konzentration der mikrobi-
ellen Biomasse niedriger ist (vgl. Abbildung 2.7 (a)). Erst nach lingerer Zeit erreicht
sie ein hoheres Niveau (vgl. Abbildung 4.2 (f)), das den Abbau grofierer Substrat-
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mengen erlaubt. Dieses Phdnomen ist bekannt und stellt im Rahmen des Anfahrvor-
gangs von Biogasanlagen eine Herausforderung dar, sodass die Verdiinnungsrate
langsam erhoht werden muss (z. B. Liu et al. (2004)).

Fiir Verdiinnungsraten oberhalb von D* ist somit kein zuldssiger Betriebspunkt
moglich (Abbildung 4.3).

4.2 Detektion unzulassiger Lastwechsel

Die Diskriminierung zwischen zuldssigen und unzuldssigen Lastwechseln kann, wie
gezeigt, eindeutig durch den resultierenden stationadren Betriebspunkt geschehen. In
realen Systemen ist das Abwarten, ob die Versduerung eintritt, jedoch nicht sinnvoll,
da Ausfallzeiten der Biogasanlage zu vermeiden sind. Aus diesem Grund sollen un-
zuldssige Lastwechsel mithilfe der dynamischen Systemantwort detektiert werden.
Gegebenenfalls soll dann die Verdiinnungsrate wieder reduziert werden, um das
Auswaschen der mikrobiellen Biomasse zu verhindern.

Zur Detektion sind unterschiedliche Messgrofien und daraus abgeleitet Diagno-
seregeln denkbar. Im Rahmen der Analyse werden exemplarisch Messgrofien aus-
gewdhlt, deren Messaufwand gering ist und die an vielen Biogasanlagen installiert
sind, sodass die Ubertragung auf grofiskalige Biogasanlagen moglich ist. Die Eig-
nung dieser Grofien zur Detektierung unzulédssiger Lastwechsel wird im Folgenden
verglichen. Dabei sind zwei Aspekte relevant. Dies ist zum einen der Zeitpunkt der
Detektion und zum anderen die Zuverlissigkeit der Diagnose. Dabei sollte es ver-
mieden werden, zulédssige Lastwechsel als unzuldssig zu klassifizieren, da ein félsch-
liches Eingreifen zu unnétigen Stillstandszeiten fithren wiirde.

Fiir den Vergleich der verschiedenen Diagnoseregeln wird im Folgenden eine Dia-
gnoselandkarte vorgeschlagen, mit deren Hilfe die beide genannten Aspekte fiir den
gesamten Betriebsbereich visualisiert werden konnen. Im folgenden Abschnitt wird
diese anhand der Diagnose durch den pH-Wert eingefiihrt und anschlieffend auch
fiir andere Messgrofien ausgewertet.

4.2.1 Einfiihrung der Diagnoselandkarte anhand des pH-Wertes

Messungen des pH-Wertes konnen online durchgefiihrt werden (Holm-Nielsen und
Oleskowicz-Popiel, 2013) und entsprechende Messstellen sind weitverbreitet in grofs-
skaligen Biogasanlagen installiert. Die Sensoren sind relativ robust, zuverldssig und
verhéltnismafig giinstig (Liu efal., 2004). Dennoch ist der pH-Wert in gut gepuffer-
ten Systemen nicht zur Diagnose geeignet, da er dort zeitverzogert reagiert (Bjorns-

son etal., 2000). Trotzdem soll an dieser Stelle der pH-Wert analysiert werden, da er
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sich gut zur Einfithrung der Diagnoselandkarte eignet und somit auch als Referenz-
fall fiir einen spateren Vergleich dienen kann.

Als einfiihrendes Beispiel fiir die weitere Betrachtung wird wieder der unzulissige
Lastwechsel 2 aus Abbildung 4.2 herangezogen. Er ist in Abbildung 4.4 noch einmal
in grau dargestellt. Nach Erhohung der Verdiinnungsrate sinkt der pH-Wert konti-
nuierlich, bis er den stationdren Wert von 3,7 erreicht (Abbildung 4.4 (b)). Zur De-
tektion dieses unzulédssigen Lastwechsels anhand des Zeitverlaufs muss zuséatzlich
eine Diagnoseregel festgelegt werden. In diesem Fall wird ein einfacher Grenzwert
verwendet. Unterschreitet der pH-Wert den festgelegten Wert pH* (rote Linie in Ab-
bildung 4.4 (b)) weist dies darauf hin, dass das System das unerwiinschte Verhalten
zeigt. Danach sollte die zugefiihrte Verdiinnungsrate wieder verringert werden, um
einen Systemausfall zu verhindern. Das resultierende Verhalten ist in Abbildung 4.4
in schwarz dargestellt.

Im Beispiel von Lastwechsel 2 wird der Wert pH* = 6,7 zum Zeitpunkt t* =28d
erreicht. Wird darauf hin sofort die Verdiinnungsrate auf einen sehr niedrigen Wert
(hier D=10"3d"!) reduziert, ergibt sich der Zeitverlauf in Abbildung 4.4 (a)-(d) in
schwarz. Der neue stationdre Endwert des pH-Wertes liegt mit pH = 7,5 in einem
fiir Biogasanlagen typischen Bereich (Abbildung 4.4 (b)). Auf Grund der reduzierten
Substratzufuhr sinken sowohl der erzeugte Biogasvolumenstrom als auch die Kon-
zentration der methanogenen Biomasse (Abbildung 4.4 (c) und (d)). Letztere wird je-
doch nicht vollstindig ausgewaschen, sodass der Reaktor aus diesem Betriebspunkt
direkt wieder angefahren werden kann.

Wird das Eingreifen zeitlich verzogert, beispielsweise aufgrund von Offline-Mes-
sungen, konnen zwei unterschiedliche Fille auftreten. Abbildung 4.4 (e)-(h) zeigt
im ersten Fall bei einem Eingreifen nach 42 Tagen einen vergleichbaren Verlauf der
betrachteten Grofien. Der resultierende Betriebspunkt ist ebenfalls durch den hohen
pH-Wert und die vorhandene methanogene Biomasse gekennzeichnet. Im zweiten
Fall erfolgt die Reduktion der Verdiinnungsrate erst nach 50 Tagen (Abbildung 4.4 (i)—-
(1)). Hier konnte das Anfahren des unerwiinschten Betriebszustands nicht verhindert
werden. Am neuen stationdaren Punkt liegt der pH-Wert auf einem niedrigen Niveau
(pH = 4), sodass ein direktes Anfahren der Biogasanlage aus dem Betriebspunkt
nicht moglich ist. Der Reaktorinhalt miisste gewechselt und der Anfahrprozess mit
neu zuzufithrender mikrobieller Biomasse begonnen werden.

Dieser Uberlegung folgend existiert ein Zeitpunkt, an dem durch die Reduktion
der Verdiinnungsrate gerade noch der gewiinschte Betriebszustand erreicht wer-
den kann. Ein spéteres Eingreifen fiihrt jedoch zu einem unerwiinschten Betriebszu-
stand. Im diskutierten Beispiel mit einer drastischen Intervention, ndmlich dem fast
vollstindigen Aussetzen der Substratzufuhr (D =103 d 1), betrdgt diese tm =42 d
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Abbildung 4.4: Zeitverlaufe von Lastwechsel 2 nach Interventionen. (a)—(d)
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und entspricht damit auch dem gezeigten Fall in Abbildung 4.4 (e)—(h). Das Zeit-
intervall zwischen der Detektion zum Zeitpunkt t* und dem spétest moglichen In-
terventionszeitpunkt t™?* ist eine wichtige Kenngrofe fiir die Giite der Diagnose. Sie

wird im Folgenden maximale Reaktionszeit genannt und wird wie folgt bestimmt.
N (4.1)

Im Beispiel von Lastwechsel 2 mit der Diagnose durch den pH-Wert betrigt diese
At=18d.

Anhand des Lastwechsels wurde die Detektion mit einer anschlieffenden Interven-
tion verdeutlicht. Dabei ist neben der relevanten Messgrofie auch eine Diagnoseregel
fiir die Detektion festzulegen. Diese kann, wie hier fiir den pH-Wert gezeigt, einen
einfachen Grenzwert umfassen. Es sind aber auch andere Vorschriften, wie eine star-
ke Anderung oder ein bestimmtes Zusammenspiel von Messgrofien, denkbar. Des
Weiteren ist die maximale Reaktionszeit ein wichtiges Giitemaf} der Diagnose. Sie
gibt an, wie viel Zeit von der Detektion bis zum spéatesten noch erfolgreichen Ein-
griff verbleibt. Der spiteste Interventionszeitpunkt ™ hangt dabei auch von dem
Wert ab, auf den die Verdiinnungsrate reduziert wird. In der vorliegenden Analyse
wird dieser Wert mithilfe eines linearen Suchalgorithmus bestimmt.

Im nédchsten Schritt wird diese Untersuchung auch fiir verschiedene andere Last-
wechsel von den Betriebspunkten D~ zu den Zielverdiinnungsraten Dt durchge-
fiihrt. Dabei wird jeweils der Zeitpunkt der Detektion t* sowie jener der spétest mog-
lichen Intervention ™#* bestimmt, daraus die maximale Reaktionszeit At berechnet
und die Ergebnisse in das Diagramm aus Abbildung 4.3 eingezeichnet. Daraus re-
sultiert Abbildung 4.5 fiir die erlduterte Diagnoseregel mit pH* = 6,7. Da dieses
Diagramm die wichtigsten Informationen tiber den Betrieb mit einer bestimmten
Diagnoseregel zusammenfasst, wird es im Folgenden Diagnoselandkarte genannt.

In der Diagnoselandkarte in Abbildung 4.5 konnen vier verschiedene Bereiche un-
terschieden werden. Im weifs markierten Bereich sind Lastwechsel ohne Intervention
moglich, da die Lastwechsel zulédssig sind und durch die Diagnoseregel keine Inter-
vention ausgelost wird. Im grau schraffierten Bereich werden die zulédssigen Last-
wechsel falschlich als unzuldssig detektiert, sodass unnotigerweise die Intervention
ausgefiihrt wird. Im gegenwirtigen Beispiel existiert ein Band von filschlich detek-
tierten Lastwechseln, da der stationdre pH-Wert fiir hohe Verdiinnungsraten schon
unterhalb des gewdhlten Grenzwertes pH* liegt.

In Abbildung 4.5 ist der Bereich in blau dargestellt, in dem die Diagnose und die
anschlieflende Intervention erfolgreich sind und am resultierenden Betriebspunkt

die mikrobielle Biomasse im System vorhanden ist. Dabei reprdsentiert die Farbe
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Abbildung 4.5: Diagnoselandkarte fur Diagnoseregel pH* = 6,7. Betrieb ohne
Intervention (weiBBer Bereich), falschlich detektierte Lastwechsel (grau schraffier-
ter Bereich), erfolgreiche Diagnose und Intervention (blauer Bereich), Detektion
zu spat (blau schraffierter Bereich). Farbe: maximale Reaktionszeit At.

den Wert der maximalen Reaktionszeit At und zeigt damit, wie viel Zeit von der
Detektion bis zum spitest moglichen Zeitpunkt zur Intervention bleibt. In den dun-
kelblau dargestellten Fallen verbleibt nur wenig Zeit um einzugreifen, wihrend in
den helleren Gebieten mehrere Tage zur Intervention verbleiben. Diese Kenngrofie
ist besonders wichtig, falls die Messungen mit einer gewissen Abtastrate, beispiels-
weise einmal am Tag, durchgefiihrt werden. Dabei sollte die kleinste Reaktionszeit
At mindestens der Abtastrate entsprechen, um eine erfolgreiche Diagnose und In-
tervention zu gewihrleisten. Des Weiteren sollte bei dem Einsatz eines Signalfilters,
der die Messwerte glittet, die Reaktionszeit nicht grofSer als das Filterfenster sein.

Der vierte Bereich in Abbildung 4.5 ist blau schraffiert. Dort werden unzuléssi-
ge Lastwechsel zu spét detektiert, sodass die Intervention den Systemausfall nicht
verhindern kann und der Reaktor letztlich neu angefahren werden muss.

Im gezeigten Beispiel der Diagnose mit einem Grenzwert des pH-Wertes entsteht
ein Band von fdlschlich detektierten zuldssigen Lastwechseln. Trotzdem ist die Dia-
gnose bis zu Verdiinnungsraten von D~ =0,04d ! erfolgreich. Beim Anfahren aus-
gehend von kleinen Verdiinnungsraten werden die unzuldssigen Lastwechsel zu

spat detektiert. Somit ist die Diagnoseregel in diesem Bereich nicht geeignet. Des
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Abbildung 4.6: Diagnoselandkarte fiir verschiedene Diagnoseregeln: (a) pH* =
6,6, (b) pH* = 6, 8. Betrieb ohne Intervention (wei3er Bereich), félschlich detek-
tierte Lastwechsel (grau schraffierter Bereich), erfolgreiche Diagnose und Inter-
vention (blauer Bereich), Detektion zu spat (blau schraffierter Bereich).

Weiteren fiihren grole Lastwechsel oberhalb von D =0,055d ! zu verhaltnisma-
Big kurzen maximalen Reaktionszeiten.

Bei der Auswertung der Diagnoselandkarte ist zu berticksichtigen, dass sie nur
fiir den konkreten Wert von pH* Giiltigkeit hat. Die Analyse zeigt jedoch, dass auch
fiir andere Grenzwerte das qualitative Muster der Diagnoselandkarte erhalten bleibt.
Zur Verdeutlichung dieses Einflusses sind in Abbildung 4.6 die Diagnoselandkarten
fur pH* = 6,6 bzw. pH* = 6,8 dargestellt. Dabei fiihrt ein niedriger Grenzwert zu
weniger falschlich detektierten zuldssigen Lastwechseln. Jedoch werden die unzu-
lassigen Lastwechsel auch spéter detektiert, sodass eine Intervention in vielen Fal-
len nicht mehr erfolgreich ist. Im anderen Fall eines hoheren Grenzwertes (Abbil-
dung 4.6 (b)) werden mehr zulédssige Lastwechsel falschlicherweise als unzuldssig

klassifiziert. Von daher ist eine Erhchung des Grenzwertes im Einzelfall abzuwagen.

4.2.2 Weitere MessgroBen zur Diagnose

Die zuvor eingefiihrte Diagnoselandkarte vermittelt einen visuellen Eindruck von
den Starken und Schwachen der angewendeten Messgrofie mit der dazu gewéhlten
Diagnoseregel. In analoger Weise sollen im Folgenden weitere Messgrofien und Dia-
gnoseregeln untersucht werden, die in Tabelle 4.2 zusammengefasst sind. Sie wur-

den sowohl auf Grundlage der Ergebnisse der experimentellen Arbeiten von An-

83



Tabelle 4.2: Im Rahmen der Analyse untersuchte MessgréBen und Diagnosere-
geln

Messgrofe Diagnoseregel Bekannte Probleme
pH-Wert pH < pH* Der pH-Wert wird durch
den Carbonatpuffer ver-
zogert
FOS/TAC AFOS/TAC > AFOS/TAC* Nicht online moglich; ge-
mit schultes Personal notwen-

_ FOS/TAC—FOS/TAC(t=0) ;-

AFOS/TAC= FOS/TAC(i=0) dig
Wasserstoff- PH2 > Pip Signal zeitverzogert durch
Partialdruck das Volumen der Gaspha-

se; keine Standard-Instru-
mentierung in Biogasan-

lagen
& . as d 2as
Ubers.chwmgen qugt =0A gi <O0A d%& <0
des Biogasvolu-
menstroms
Methan-zu- ¥ <t Signal zeitverzogert durch
Kohlendioxid-  mity= % das Volumen der Gaspha-
Verhaltnis se

gelidaki etal. (2010) und Molina etal. (2009) als auch wegen der Verfligbarkeit in
grof3skaligen Biogasanlagen ausgewahlt.

Dabei wurden vor allem Messgroien der Gasphase berticksichtigt, die einfach
messbar sind und ohne zusitzlichen Instrumentierungsaufwand an grofiskaligen
Biogasanlagen Einsatz finden konnen. Aufierdem wurden in der Fliissigphase der
pH-Wert und das Verhilinis von fliichtigen Fettsduren zur Alkalinitdt (FOS/TAC)
als weitverbreitete Messgrofien berticksichtigt. Diese Messgrofien werden in den fol-
genden Abschnitten einzeln behandelt. Die zugehorigen Diagnoselandkarten sind
in Abbildungen 4.7 und 4.8 dargestellt.

Verhiltnis der fliichtigen Fettsauren zu Alkalinitat

Das Verhiltnis FOS/TAC in der fliissigen Phase ist besonders in landwirtschaft-
lichen Biogasanlagen eine anerkannte Grofie zum Monitoring (Holm-Nielsen und
Oleskowicz-Popiel, 2013). Ein Anstieg der darin enthaltenen Konzentration der fltich-
tigen Fettsduren (FOS) ist ein erstes Anzeichen fiir eine Versauerung (vgl. Vorunter-
suchungen in Kapitel 2.3 und Switzenbaum et al. (1990)). Der zweite Bestandteil ist
die Alkalinitdt (TAC), die die Pufferkapazitit des Systems quantifiziert. Sie ist ein
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Maf3 daftir, wie viel Sdure sich noch bilden kann, bevor sich der pH-Wert verdandert.
Meist wird sie hauptséchlich durch die Kohlenstoffionen HCO; und CO%f beein-
flusst, deshalb wird oft lediglich die Carbonatalkalinitiat verwendet. Werden auch
andere auftretende Ionen berticksichtigt, spricht man von der Gesamtalkalinitét.

Steigt in Folge einer Systemstorung die Konzentration der fliichtigen Fettsauren
und wird die Alkalinitédt reduziert, verandert sich der pH-Wert, was aus den erldu-
terten Zusammenhéngen zu einem Systemausfall fithren kann. Damit beschreibt der
Indikator FOS/TAC die Ursache fiir eine pH-Wertdnderung und reagiert in Syste-
men mit einer hohen Pufferkapazitdt vor dem pH-Wert selbst.

In vielen Anwendung wird der FOS/TAC offline durch Titration mit Schwefelsau-
re zu zwei ausgewahlten pH-Werten (pH = 4,4 und pH = 5) und anschlieflend mit

einer heuristischen Berechnungsvorschrift bestimmt (Rieger und Weiland, 2006).

Voras — Vors) * e - I\{?’“{d 1,66 -0, 15) -500 - Vprobe

probe

0,5 Nacid - Vpus - Mcacos - 1000

FOS/TAC = <( (42)
Darin sind Vppa.4 und Vpp5 die titrierten Schwefelsdurevolumen, Vp,ope das Proben-
volumen, N,.q die Normalitdt der verwendeten Sdure und Mc,cos die molare Mas-
se von Calziumcarbonat.

Es wird empfohlen, diesen Wert im reguldren Betrieb mindestens wochentlich
und, falls das Substrat oder die Verdiinnungsrate gedandert wird, tdglich zu bestim-
men. Da bekannt ist, dass das Niveau des FOS/TAC stark von der betrachteten Anla-
ge und auch vom die Analyse durchfiihrenden Personal abhingt, wird in dieser Un-
tersuchung eine relative Anderung AFOS/TAC als Diagnoseregel verwendet (siehe
dazu Tabelle 4.2).

Die Diagnoselandkarte fiir einen relativen Grenzwert von AFOS/TAC* = 50 %
wird analog zum vorherigen Fall durch Simulationen bestimmt und ist in Abbil-
dung 4.7 (a) dargestellt. Auch in diesem Fall treten die vier beschriebenen Bereiche
auf. Das resultierende Muster unterscheidet sich aber qualitativ von der Diagnose-
landkarte des pH-Wertes.

Fiir diese Diagnoseregel fiihren Lastwechsel von kleinen Verdiinnungsraten D™
zu félschlicher Detektion von zuldssigen Lastwechseln. Dadurch kann beim Anfah-
ren die Verdiinnungsrate nur in kleinen Schritten erhoht werden ohne eine Interven-
tion auszulosen. Jedoch werden nahezu alle unzuldssigen Lastwechsel rechtzeitig
detektiert, sodass die Intervention erfolgreich ist. In diesen Fallen sind die maxima-
len Reaktionszeiten meist deutlich grofer als ein Tag, was im Hinblick auf die Ab-
tastrate auch notwendig ist. Lediglich Lastwechsel von relativ hohen Verdiinnungs-
raten D~ (D~ >0,045d 1) werden spét detektiert.
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Abbildung 4.7: Diagnoselandkarten mit

verschiedenen Diagnoseregeln.

(a) AFOS/TAC" =50 %, (b) pj;, =5, 5 Pa. Betrieb ohne Intervention (weiBer Be-
reich), falschlich detektierte Lastwechsel (grau schraffierter Bereich), erfolgreiche
Diagnose und Intervention (blauer Bereich), Detektion zu spat (blau schraffierter

Bereich).
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Abbildung 4.8: Diagnoselandkarten mit verschiedenen Diagnoseregeln.
(a) Uberschwingen des Biogasvolumenstroms ggas, (b) Methan-zu-Kohlendioxid-
Verhaltnis im Biogas ¢* = 1. Betrieb ohne Intervention (wei3er Bereich), falschlich
detektierte Lastwechsel (grau schraffierter Bereich), erfolgreiche Diagnose und
Intervention (blauer Bereich), Detektion zu spét (blau schraffierter Bereich).
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Wasserstoff-Partialdruck

Wasserstoff ist ein weiteres Zwischenprodukt der anaeroben Vergarung. Es wird in
der Acidogenese und der Acetogenese erzeugt und anschliefend in der hydroge-
notrophen Methanogenese verbraucht (vgl. Abschnitt 2.1). Ist die Methanogenese
gestort, steigt die Wasserstoffkonzentration in der fliissigen Phase und folglich auch
in der Gasphase an. Falls der Wasserstoff in ethohter Konzentration vorliegt, ist die
Acetogenese thermodynamisch nicht mehr méglich. Die Akkumulation von Wasser-
stoff ist folglich ein Anzeichen fiir ein Ungleichgewicht der Abbauprozesse und fiir
unzuldssige Lastwechsel (Switzenbaum et al., 1990).

Der Wasserstoff-Partialdruck kann in der Gasphase relativ einfach durch elektro-
chemische Methoden gemessen werden (Molina efal., 2009). Jedoch sind entspre-
chende Sensoren an vielen Biogasanlagen nicht vorhanden (FNR, 2009), sodass die
Umsetzung in grofiskaligen Biogasanlagen nicht direkt erfolgen kénnte. Verschie-
dene Studien zeigen den Nutzen des Wasserstoff-Partialdrucks zur Diagnose (z. B.
Switzenbaum et al. (1990)). Die Messgrofie sei allerdings anfallig gegentiber regulé-
ren Fluktuationen (Kleybocker et al., 2012) und reagiere durch die Messung in der
Gasphase mit einer gewissen Verzogerung (Angelidaki etal., 2010). Wegen der Wi-
derspriiche wird der Wasserstoff-Partialdruck auch in dieser Studie analysiert.

Fiir die Auswertung der Diagnoselandkarte wird an dieser Stelle ein Grenzwert
von pip, = 5,5 Pa gewdhlt. Dies korrespondiert mit einer leichten Wasserstoff-Hem-
mung der Acetogenese (Batstone et al., 2002). Abbildung 4.7 (b) zeigt die zugehorige
Diagnoselandkarte. Ein grofler Anteil der moglichen Lastwechsel wird falschlicher-
weise als unzuldssig detektiert (grau-schraffierter Bereich). Jedoch sind sowohl der
grof3e Bereich an erfolgreichen Interventionen als auch die grofsen maximalen Reak-
tionszeiten mit mehreren Tagen positiv zu erwdhnen.

Bei hohen Verdiinnungsraten (D~ > 0,035d~!) zeigt sich eine Liicke zwischen
dem Bereich der zuldssigen und dem der erfolgreich detektierten Lastwechsel. Dies
stellt fiir den realen Einsatz der Diagnose ein Risiko dar, kann jedoch fiir kleinere
Grenzwerte verbessert werden. Allerdings vergrofert sich dadurch auch das Gebiet
der falschlich detektierten Lastwechsel.

Insgesamt ist die Diagnose durch Wasserstoff fiir kleine und mittlere Verdiinnungs-
raten D~ zu konservativ und fiir grofle D~ risikobehaftet, da schon kleine Erhohun-

gen der Verdiinnungsrate unter Umstédnden zu spét detektiert werden.

Uberschwingen des Biogasvolumenstroms

Lastwechsel konnen auch anhand ihres Einflusses auf den austretenden Biogasvo-

lumenstrom charakterisiert werden, da jener direkt wiedergibt, wie viel Biogas pro-
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duziert wird. Er wird in den meisten Biogasanlagen gemessen (Holm-Nielsen und
Oleskowicz-Popiel, 2013; Liu et al., 2004) und ist deshalb ein Kandidat fiir eine kor-
respondierende Diagnoseregel. Allerdings stellten Angelidaki etal. (2010) in einer
experimentellen Studie fest, dass Anderungen der Biogaserzeugung kein guter In-
dikator fiir Prozessstorungen seien. Sie konnten jedoch langfristig Aufschluss tiber
den Betriebszustand der Biogasanlage geben.

Im Allgemeinen steigt der erzeugte Biogasvolumenstrom nach Erh6hung der Ver-
diinnungsrate, da mehr Substrat zur Verfiigung steht. Im Fall von unzulédssigen Last-
wechseln féllt er jedoch schnell, wenn die Mikroorganismen gestort werden und kein
Methan mehr produziert wird. Dieses charakteristische Verhalten wurde sowohl
in der Simulation (Abbildung 4.2 (b) und (h)) als auch in Experimenten (Kleybo-
cker et al., 2012) beobachtet. Daraus kann eine Diagnoseregel beziiglich dieses Uber-
schwingens des Biogasvolumenstroms abgeleitet werden. Der formale Ausdruck ist
in Tabelle 4.2 angegeben. Zusitzlich wird verlangt, dass gleichzeitig der pH-Wert
fallt. Denn kleine Anderungen im pH-Wert beeinflussen die Loslichkeit des Kohlen-
dioxids, sodass sich auch die austretende Menge an Biogas verdndern kann, obwohl
die Gasproduktion unverdndert bleibt.

Ein erster Vorteil dieser Diagnoseregel gegeniiber den anderen analysierten ist,
dass kein Grenzwert festgelegt werden muss. Das vereinfacht die Ubertragung auf
grof3skalige Biogasanlagen, da die Parametrisierung entfallt.

Die Diagnoselandkarte zu dieser Methode ist in Abbildung 4.8 (a) gezeigt. Sie
wirkt auf den ersten Blick nicht so homogen wie die der zuvor diskutierten Fille.
Es werden nur wenige der zuldssigen Lastwechsel filschlicherweise als unzuléssig
detektiert. Die einzelnen auftretenden Falle resultieren aus den komplexen Interak-
tionen der Reaktionen und den damit verbundenen Schwankungen im pH-Wert, so-
dass selbst bei zulassigen Lastwechseln kleine Uberschwinger des Biogasvolumen-
stromes auftreten.

In einem breiten Band von Betriebsbedingungen werden unzuldssige Lastwechsel
erfolgreich detektiert. Lediglich fiir Lastwechsel mit groflen Verdiinnungsraten D
erfolgt die Detektion zu spét. Dies ist besonders ausgeprégt bei Betriebspunkten mit
kleinen Verdiinnungsraten D~. Innerhalb des Gebiets der erfolgreichen Diagnose
und Intervention treten zwei Bereiche auf, an denen die unzuldssigen Lastwechsel
zu spdt detektiert werden. Dieses ist fiir den Betrieb sehr riskant, da im Voraus nicht
abschitzbar ist, welche Lastwechsel erfolgreich detektiert werden konnen.

Insgesamt ist die Diagnose mithilfe des Biogasvolumenstroms sowohl durch das
Muster der Diagnoselandkarte als auch durch die maximalen Reaktionszeiten den

zuvor diskutierten Diagnoseregeln unterlegen.
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Methan-zu-Kohlendioxid-Verhaltnis

Die Biogaszusammensetzung gibt Einblicke in den Systemzustand (z.B. Switzen-
baum etal. (1990)). Ist die Methanbildung gestort, sinkt der Methananteil im Bio-
gas und der Anteil des Kohlendioxids steigt, da es nicht in der hydrogenotrophen
Methanogenese umgesetzt wird (vgl. Abbildung 4.2 (d) und (i)). In den meisten ex-
perimentellen Studien werden diese beiden Gasanteile separat ausgewertet (z.B. in
Angelidaki etal. (2010)). Basierend auf den Diskussionen mit Dirk Benndorf, eines
Kollegen des Lehrstuhls fiir Bioprozesstechnik an der Otto-von-Guericke Universi-
tat, wird an dieser Stelle jedoch das Verhiltnis der beiden Partialdriicke 7 herange-

zogen:
_ Pch4 (4.3)
pPcoz

Dadurch kann auch der Einfluss anderer Stérungen, wie z. B. Leckagen, reduziert
werden.

Die untersuchte Diagnoseregel berticksichtigt einen absoluten Grenzwert (vgl. Ta-
belle 4.2). In diesem Fall ist er auf ¢* = 1 festgelegt. Dabei ist zu berticksichtigen,
dass dieses Verhiltnis im Normalbetrieb von der Substratzusammensetzung, wie
der Menge an Aminosduren und Lipiden, abhédngt. Der Grenzwert fiir die Diagno-
seregel sollte demzufolge in Abhéngigkeit des Substrates gewahlt werden.

Die zugehorige Diagnoselandkarte ist in Abbildung 4.8 (b) dargestellt. Alle re-
levanten, unzuldssigen Lastwechsel werden rechtzeitig detektiert. Allerdings sind
die maximalen Reaktionszeiten bei grofien D~ verhiltnismafsig kurz (kleiner als ein
Tag) und der Bereich an félschlicherweise detektierten, zuldssigen Lastwechseln ist
fiir kleine Verdiinnungsraten D~ (D~ < 0,015d ') relativ gro8. Dieses wiirde, wie

in den vorher diskutierten Fillen, den Anfahrvorgang erschweren.

4.2.3 Diagnose mithilfe mehrerer MessgroBen

Im vorigen Abschnitt wurden verschiedene MessgrofSen eingefiihrt und zusammen
mit einfachen Diagnoseregeln ausgewertet. Eine weitere Moglichkeit die Diagnose-
landkarte zu beeinflussen ist, zwei oder mehrere Messgrofien zu kombinieren und
eine entsprechende Diagnoseregel zu definieren. Ein Beispiel dafiir soll an dieser
Stelle gezeigt werden. Dafiir werden der pH-Wert und die Gaszusammensetzung
in Form des Wertes -y berticksichtigt, da diese tiber weite Bereiche komplementare

Diagnoselandkarten aufweisen.

pH < pH* Vv % <ot (4.4)
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Abbildung 4.9: Diagnoselandkarte fiir die Diagnose mit pH* = 6,7 und 7* = 1.
Die Flachen der einzelnen Diagnoselandkarten aus Abbildungen 4.5 und 4.8 (b)
erganzen sich.

Diese Diagnoseregel detektiert folglich unzuladssige Lastwechsel, falls eine der bei-
den vorher untersuchten Regeln zutrifft. Die zugehorige Diagnoselandkarte ist in
Abbildung 4.9 dargestellt. Sie ist eine Kombination aus den Diagnoselandkarten in
Abbildungen 4.5 (e) (pH*=6,7) und 4.8 (b) (v*=1).

Es werden in der resultierenden Diagnoselandkarte sowohl die Bereiche der falsch-
lich detektierten, zuldssigen Lastwechsel als auch der erfolgreichen Detektion verei-
nigt. Damit ist das Diagnoseverfahren konservativer. Jedoch konnen die Bereiche der
Lastwechsel, bei denen die Intervention fehlschligt, reduziert werden. Daraus folgen
auch deutlich langere maximale Reaktionszeiten im gesamten Betriebsgebiet, sodass

auch bei seltener Messung die Intervention rechtzeitig eingeleitet werden kann.

4.3 Qualitativer Vergleich mit experimentellen Daten

Durch die gezeigten Diagnoselandkarten konnen die unterschiedlichen Diagnosere-
geln qualitativ verglichen werden. Dabei sollte nicht die genaue Position einer Gren-
ze, sondern die unterschiedlichen Stdrken und Schwéchen in Form der sich ergeben-
den Muster aufgezeigt werden. Aus diesem Grund ist lediglich eine experimentelle
Flankierung, nicht jedoch ein detailliertes Nachmessen der Ergebnisse sinnvoll. Zum

Vergleich mit den hier gezeigten Untersuchungen wurde daher mithilfe eines La-
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borfermenters der qualitative Unterschied des dynamischen Antwortverhaltens zwi-
schen zuldssigen und unzulédssigen Lastwechseln analysiert. Diese experimentellen
Messungen wurden im Rahmen einer Kooperation mit dem Lehrstuhl fiir Biopro-
zesstechnik an der Otto-von-Guericke Universitdt von Robert Heyer, Fabian Kohrs
und Corina Siewert durchgefiihrt.

Zu diesem Zweck wurde ein kontinuierlich betriebener, geriihrter 11-Laborfer-
menter mit einem synthetischen Substrat untersucht, das Glukose als Kohlenstoff-
quelle enthilt. Der experimentelle Aufbau und die Details zur Durchfithrung finden
sich in der gemeinsamen Verdffentlichung Bensmann et al. (2015). Fiir zwei beispiel-
hafte Lastwechsel sind die dynamischen Systemantworten in Abbildung 4.10 darge-
stellt. Sie zeigt die untersuchten Messgrofien fiir einen zuldssigen Lastwechsel (Ab-
bildung 4.10 (a)—(e)) und einen unzuldssigen Lastwechsel (Abbildung 4.10 (f)—(j)).
Nur der Wasserstoff-Partialdruck im Biogas wurde in dieser Studie nicht bestimmt.

Die qualitativen Verldufe der Messgrofien dhneln denen der Simulation aus Abbil-
dung 4.2 und 4.5. So werden auch die Unterschiede zwischen dem zuldssigen und
dem unzuléssigen Lastwechsel deutlich. Im zuldssigen Fall verdndert sich der pH-
Wert und das Verhiltnis FOS/TAC kaum. Der Biogasvolumenstrom steigt leicht an
und das Verhiltnis 7 sinkt leicht. Werden die Grenzwerte aus der Simulationsstu-
die fiir eine Diagnoseregel angenommen (gestrichelte, horizontale Linien in Abbil-
dung 4.10 (a)—(e)), wird dieser Lastwechsel in allen Féllen nicht detektiert.

Bei dem unzuldssigen Lastwechsel fallt der pH-Wert kontinuierlich und unter-
schreitet den Grenzwert nach t;‘)H =9,9h. Das Verhiltnis FOS/TAC steigt im Verlauf
des Lastwechsels stark an und hat schon bei der ersten Messung den Grenzwert
tiberschritten (tfnog JTAC = 3,3h). Auch der zeitliche Verlauf des Biogasvolumen-
stroms zeigt das erwartete Uberschwingen. Dieses kann zum Zeitpunkt g, =16,4h
erfasst werden. Das Verhiltnis von Methan zu Kohlendioxid 7 sinkt nach dem Last-
wechsel unter den Grenzwert (£, =6,9 h).

In diesem Fall wiirde folglich die Diagnose mit dem Verhéltnis FOS/TAC am friih-
zeitigsten ausgelost, gefolgt vom Methan-zu-Kohlendioxid-Verhaltnis und dem pH-
Wert. Im erzeugten Biogasvolumenstrom war die Storung erst deutlich spéter zu
bemerken. Dieses Ergebnis unterstreicht den Eindruck der Analyse der Diagnose-
landkarten, dass sowohl der FOS/TAC-Wert als auch das Methan-zu-Kohlendioxid-

Verhaltnis eine wichtige MessgrofSe fiir den dynamischen Betrieb darstellen.
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Abbildung 4.10: Zeitlicher Verlauf verschiedener Experimente mit dynamischen
Lastwechseln. (a)—(e) Experiment |, (f)—(j) Experiment II. (a)+(f) Verdinnungs-
rate D, (b)+(g) pH-Wert, (c)+(h) Verhaltnis von fllichtigen Fettsduren zu Alkali-
nitat FOS/TAC, (d)+(i) spezifischer Biogasvolumenstrom g{o,‘as, (e)+(j) Methan-zu-
Kohlendioxid-Verhéaltnis -y.
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4.4 Fazit

Der dynamische Betrieb von Biogasanlagen birgt Risiken, da durch Lastwechsel un-
gewollt die Betriebsgrenze iiberschritten werden kann. Im Rahmen der gezeigten
Analysen wurden verschiedene Messgrofien auf einer einheitlichen Basis verglichen.
Zu diesem Zweck wurde ein Diagramm vorgeschlagen, in dem die Stirken und
Schwichen der analysierten Messgrofien und Diagnoseregeln visualisiert werden.

Es zeigte sich, dass sowohl der Wasserstoff-Partialdruck in der Gasphase als auch
der Biogasvolumenstrom fiir die Diagnose in den meisten Féllen ungeeignet sind,
da entweder zuldssige Lastwechsel fédlschlicherweise als unzuldssig klassifiziert oder
unzulédssige Lastwechsel in weiten Bereichen verhéltnisméfSig spat erkannt werden.
Als einzelne Messgrofien sind der pH-Wert und das Methan-zu-Kohlendioxid-Ver-
héltnis 7 in begrenzten Bereichen sinnvoll. So werden jeweils in einigen Féllen die
unzuldssigen Lastwechsel so spét detektiert, dass die Intervention nicht mehr erfolg-
reich eingesetzt werden kann. Die Kombination von pH-Wert und vy zeigt beziiglich
der maximalen Reaktionszeit sehr gute Ergebnisse. Es treten dabei jedoch Bereiche
von falschlicherweise detektierten, zuldssigen Lastwechseln auf. Damit ist die Dia-
gnose konservativer als die mit den einzelnen Grofen.

Das beste Ergebnis zeigte die Diagnose mithilfe des FOS/TAC-Wertes. Die unzu-
lassigen Lastwechsel werden dabei frithzeitig detektiert. Aber auch in diesem Fall
treten verhaltnismafig viele falschlich als unzuldssig detektierte Lastwechsel auf.
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Kapitel 5
Methanisierung von Wasserstoff in

Biogasreaktoren

Neben dem zuvor diskutierten dynamischen Betrieb mit dem Ziel der Flexibilisie-
rung von Biogasanlagen gibt es weitere Moglichkeiten, wie diese zur Stabilisierung
des elektrischen Versorgungsnetzes beitragen konnen. Eine wichtige Moglichkeit
stellt dabei die Umwandlung von Uberschussstrom durch Wasserelektrolyse in Was-
serstoff und eine anschlieffende Methanisierung dar. Das erzeugte Gas kann iiber das
existierende Erdgasnetz verteilt und dezentral genutzt werden. Dieses Konzept wird
unter dem Begriff Power-to-Gas diskutiert (z. B. Sterner und Stadler (2014)). Fiir den
Prozess der Methanisierung ist neben dem Wasserstoff auch eine Kohlenstoffquelle

notwendig, wie aus der zugehorigen Nettoreaktionsgleichung zu sehen ist.
4 H, + CO, — CHy + 2 HyO (5.1)

Da Biogas bis zu 50 % Kohlendioxid enthilt, wird es haufig zu diesem Zweck heran-
gezogen. In den verbreitetsten Prozessrouten wird in einem ersten Schritt Kohlendi-
oxid, z. B. durch eine sog. Aminwésche, aus dem Biogas getrennt und in einem zwei-
ten Schritt zusammen mit Wasserstoff zu Methan umgewandelt. Dies kann entweder
katalytisch, z. B. in einem Festbettreaktor, oder biologisch in geeigneten Fermentern
ausgefiihrt werden. Je nach Prozessfiihrung kann dabei der erste Schritt der Koh-
lendioxidabtrennung auch vermieden werden. Gotz et al. (2016) fithrten jiingst einen
umfassenden Vergleich der verschiedenen Prozessrouten durch.

In der folgenden Analyse soll eine weitere Moglichkeit der Methanisierung von
Wasserstoff untersucht werden. Bei dieser wird die Methanisierungsreaktion direkt
in der Biogasanlage durchgefiihrt, indem Wasserstoff in den Biogasreaktor einge-
bracht wird. Dies ist méglich, da auch im reguldren Betrieb hydrogenotrophe Mikro-
organismen Wasserstoff als ein Zwischenprodukt in Methan umwandeln (vgl. Ab-
bildung 2.1). Da diese Mikroorganismen in Biogasreaktoren vorhanden sind, kon-
nen sie prinzipiell auch zuséatzlich eingespeisten Wasserstoff umsetzen. Vorteilhaft
an diesem Konzept ist die Ausfithrung in vorhandenen Reaktoren, sodass das Ab-
trennen des Kohlendioxids und der zusitzliche Methanisierungsreaktor in diesem

Fall entfallen. Das resultierende, mit Methan angereicherte Biogas kann im Idealfall
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direkt nach der Abtrennung von Schwefelverbindungen und gegebenenfalls restli-
chem Kohlendioxid dem Erdgasnetz zugefiihrt werden.

Diese Betriebsweise ist jedoch auch risikobehaftet. Falls die Abbaurate der hydro-
genotrophen Methanbildner nicht hoch genug ist und es infolgedessen zu einem
Anstieg der Wasserstoffkonzentration in der Fliissigkeit kommt, sind die acetoge-
nen Abbauschritte thermodynamisch nicht mehr moglich und der reguldre Abbau
konnte gestort werden.

Bisherige experimentelle Analysen zeigen die prinzipielle Machbarkeit eines Be-
triebs von Biogasanlagen mit Wasserstoffeinspeisung (Luo et al., 2012). Des Weiteren
wurden der Einfluss des zusétzlichen Wasserstoffs auf die mikrobielle Gemeinschaft
(Luo und Angelidaki, 2013a) und unterschiedliche Gasverteilungssysteme (Luo und
Angelidaki, 2013a,b) untersucht. Darauf aufbauend soll in diesem Kapitel der Ein-
fluss des Wasserstoffs auf das Gesamtsystem im Rahmen einer Machbarkeitsstudie
analysiert werden. Ferner sollen Moglichkeiten und Potentiale beziiglich der Be-
triebsfithrung aufgezeigt werden.

Im Folgenden werden zundchst die notwendigen Erweiterungen des Modells fiir
diese Fragestellung erldutert. Im zweiten Teil stehen dann mogliche stationdre Be-
triebspunkte im Zentrum der Betrachtung. Es wird dabei analysiert, welcher Wasser-
stoffvolumenstrom kontinuierlich im System umgesetzt werden kann und welche
Auswirkungen dies auf die reguldren Abbauprozesse hat. In zukiinftigen Anwen-
dungen ist davon auszugehen, dass die verfiigbare Wasserstoffmenge entsprechend
dem Uberschussstrom des elektrischen Versorgungsnetzes zeitlich variiert. Deshalb
wird im letzten Abschnitt auf das dynamische Ubergangsverhalten nach Anderung
der Wasserstoffzugabe eingegangen. Die folgenden Analysen basieren auf einer ei-

genen, vorab verdffentlichten Arbeit (Bensmann et al., 2014).

5.1 Erweiterung des Modells

Wird einem Biogasreaktor zusitzlich Wasserstoff zugefiihrt, liegt dieser zunédchst am
Fuf3 des Reaktors in Form von Blasen vor, die sich durch die fliissige Phase nach oben
zum Kopfraum des Reaktors bewegen (vgl. Prinzipskizze in Abbildung 5.1 (a)). Zu-
sdtzlich bildet sich in der fliissigen Phase das Biogas als Produkt des anaeroben Ab-
baus. Auch dieses liegt zundchst in Form von Blasen vor und gelangt durch den
Aulftrieb in den Kopfraum des Reaktors. Fiir die im Folgenden ausgefiihrte Modell-
erweiterung wird angenommen, dass die eingetragenen Wasserstoffblasen mit dem
erzeugten Biogas koaleszieren oder dass das Biogas direkt in die Wasserstoffblasen

diffundiert. Dann kann die Gesamtheit der Blasen als zusétzlicher Bilanzraum be-
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(a) Prinzipskizze (b) Modellstruktur
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Abbildung 5.1: (a) Prinzipskizze der Wasserstoffzufuhr, (b) Struktur des erweiter-
ten Modells.

trachtet werden (Abbildung 5.1 (b), Blasenphase). Durch die Vermischung des zu-
gefiihrten Wasserstoffs mit dem erzeugten Biogas verdndert sich die Zusammenset-
zung entlang der Reaktorhohe, sodass die Triebkraft fiir den Stoffiibergang des Was-
serstoffs in die fliissige Phase von der vertikalen Position im Reaktor abhédngt. Aus
diesem Grund wird dieser Bereich im erweiterten Modell o6rtlich verteilt beschrie-
ben.

Die Stoffmengenbilanzen der neu eingefiihrten Blasenphase fiir die gasformigen

Komponenten Methan, Wasserstoff und Kohlendioxid lauten wie folgt.

1 dpg; 0 Ps,i S
eRiTR ot 0z gBITB +ha Mcop, k1P,

fiir i = Hp, CHy, CO, (5.2)

Darin ist € das Volumenverhiltnis zwischen Blasen- und fliissiger Phase, gg der Stoff-
mengenstrom der aufsteigenden Blasen bezogen auf die Grundflache der Fliissigkeit
(in mol/m?/d), pp,; der Partialdruck der Komponente i und pg der Gesamtdruck in-
nerhalb der Blasenphase. Der letzte Term auf der rechten Seite in Gleichung (5.2)
beschreibt den Stoffiibergang zwischen der Blasen- und der fliissigen Phase. Durch
die Randbedingungen wird die Zusammensetzung des zugefiihrten Gases bertick-
sichtigt. Enthalt dieses ausschliefSlich Wasserstoff, ergeben sie sich zu

pB’Hz(t,Z = O) = 1bar (5.3)
pecH4(t,z=10) =0 (5.4)
pecoz(t,z=0)=0 . (5.5)
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Der spezifische Stoffmengenstrom der aufsteigenden Blasen gg wird aus einer Ge-

samtstoffmengenbilanz bestimmt.

) S;
=—= kya- " — kp,ipB,i .
0 ang + ZZ: La <MCOD,i H,lpB,z> (5.6)
Diese wird quasistationédr formuliert. Damit wird angenommen, dass sich das Volu-
men, der Gesamtdruck und die Temperatur der Blasenphase zeitlich nicht dndern.
Die Randbedingung wird durch den zugefiihrten Stoffmengenstrom von Wasserstoff

GH2,in und die Grundflache Alig bestimmt.

~ Gmojin 57)

In der folgenden Analyse wird der zugefiihrte Wasserstoffstrom als Volumenstrom

bei Standardbedingungen und auf das Volumen der Fliissigphase bezogen ausge-
driickt.

n _ Gmin RT"

§H2,in = Vie | Pn

_ (5.8)
1q

In einem zweiten Schritt miissen auch die Bilanzen fiir die fliissige Phase und die
Gasphase aus ADM1 angepasst werden. Diese werden im erweiterten Modell eben-
so wie in der urspriinglichen Formulierung ortlich konzentriert und damit als ideal
durchmischt angenommen. Die genaue Verteilung des Stromungsregimes der fliissi-
gen Phase ist im Allgemeinen nicht bekannt und eine numerische Bestimmung wiére
komplex. Da das Ziel der vorliegenden Analyse das qualitative Aufzeigen von Gren-
zen und Potentialen ist, wird eine detaillierte Beschreibung der Konzentrationsver-
teilung im Reaktor nicht durchgefiihrt. Die damit einhergehenden Modellunsicher-
heiten werden an dieser Stelle akzeptiert.

In den Materialbilanzen der fliissigen Phase werden die Austauschterme mit der
Blasenphase in Form des Integrals der ausgetauschten Stoffstrome tiber der Reaktor-
hohe eingefiihrt (Gleichung (5.9)).

ds;

Vliq a

=q (Si,in - Si) + Vliqo'i ...

VoM, ‘L/HRka St s )dz (59
lig - VlCOD,i Hg Jo L Mcony H,iPB,i .

GipL
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Der Massenstrom, der von den Blasen in die Gasphase im Kopfraum gelangt, ergibt
sich aus dem Gesamtstoffmengenstrom und der Zusammensetzung am Ubergang
(Gleichung (5.10)).

Vgas % _ Ygas

= i+ Ajig =H
RTR dt RTRPI+ hq gB(Z R

) _PB,i(z = Hg)

- (5.10)

(&)%)

Eine weitere Verdnderung des Modells bezieht sich auf die kinetischen Beziehun-
gen des Quellen- und Senkenterms (¢; in Gleichung (5.9)). Durch die zusatzliche
Zufuhr von Wasserstoff kann es zu einer Verarmung von anorganischem Kohlen-
stoff (Sic) kommen, sodass die hydrogenotrophe Methanogenese nicht stattfinden
kann. Dies ist in der urspriinglichen Formulierung von ADM1 nicht berticksichtigt,
da bei der konventionellen Betriebsfiihrung dieser Fall nicht auftritt. Im erweiterten
Modell wird das durch den Inhibierungsfaktor Ijc i, 1o berticksichtigt. Er hat die
gleiche Struktur wie der Hemmfaktor der Stickstofflimitierung in ADM1.

1

IiC lim12 = 5.11
Clim12 = 17707 kangl /5, (5.11)
Daraus ergibt sich die Reaktionsrate fiir den Wasserstoffabbau zu
r = km,H2£XdH2lpH,lZIIN lim12lic lim12 - (5.12)
Ks + Stz e

In Gleichung (5.11) wird fiir den Limitierungsfaktor der Wert 10~4 kmol/m? ange-
nommen. Damit wird die Reaktion bei dieser Konzentration des anorganischen Koh-
lenstoffs um 50 % gehemmt. Die Simulationen zeigen, dass das Ergebnis nicht sen-
sitiv beztiglich dieses Wertes ist, solange er niedriger ist als die im Normalbetrieb
auftretende Konzentration (Sjc ~0,05-0,25 kmol/m?).

Zwei neu eingefiihrte Parameter miissen fiir die folgenden Simulationen festge-
legt werden. Zum einen wird das Volumenverhiltnis zwischen Blasen- und fliissi-
ger Phase mit € = 0.01 und zum anderen der Druck innerhalb der Blasenphase mit
einem Wert von pg = 1bar angenommen. Beide Werte haben nur einen geringen
Einfluss auf die Simulationsergebnisse (hier nicht gezeigt).

Das Gleichungssystem des Modells besteht aus 3 partiellen und 30 gewo6hnlichen
Differentialgleichungen sowie 15 algebraischen Gleichungen. Fiir die numerische
Losung werden die partiellen Differentialgleichungen mithilfe der Finite-Volumen-
Methode diskretisiert und so in einen Satz an gewohnlichen Differentialgleichun-
gen tlberfiihrt (Details z. B. in Patankar (1980)). Fiir die folgenden Analysen werden

50 Diskretisierungselemente verwendet.
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5.2 Stationarer Betrieb mit Wasserstoffeinspeisung

Durch die Analyse des beschriebenen erweiterten Modells soll im folgenden Ab-
schnitt der Einfluss einer Wasserstoffeinspeisung auf den Betrieb von Biogasanlagen
aufgezeigt werden. Fiir einen sinnvollen Betrieb miissen zwei Anforderungen be-
riicksichtigt werden. Zum einen soll der regulédre anaerobe Abbau nicht gestort und
zum anderen der eingespeiste Wasserstoff in Methan umgesetzt werden und nicht
ungenutzt ins Biogas gelangen. Verbleibt ein zu grofier Anteil im Biogas, kann die-
ses nicht dem Erdgasnetz zugefiihrt werden. Abhidngig von der technischen Anwen-
dung ist ein Wasserstoffanteil im Biogas von 1-10 % zulédssig (DVGW, 2011). In der
aktuellen Studie wird beispielhaft ein Grenzwert von 5 % festgelegt. Weitere Anfor-
derungen an Qualitdt und Reinheit des erzeugten Gases zur Einspeisung in das Erd-
gasnetz werden in der gegenwértigen Studie nicht explizit berticksichtigt, da davon
auszugehen ist, dass entsprechende Apparaturen zur Aufreinigung, z. B. beztiglich
des Schwefelwasserstoffs, in den Biogasanlagen vorhanden sind.

Die genannten Anforderungen an das System werden grundsitzlich durch zwei
Prozesse beeinflusst. Zum einen werden die erreichbaren Abbauraten des Wasser-
stoffs durch den Stoffwechsel der mikrobiellen Gemeinschaft bestimmt. Zum ande-
ren wird der Umsatz durch den Stofftransport des Wasserstoffs in die fliissige Pha-
se begrenzt. Aus diesem Grund ist die folgende Analyse zweistufig aufgebaut. Im
ersten Schritt wird ausschliefilich der Einfluss des zugefiihrten Wasserstoffs auf die
mikrobielle Gemeinschaft und die sich daraus ergebenden maximal moglichen Ab-
bauraten untersucht. Zu diesem Zweck wird zunédchst der Stoffiibergang als ideal
und nicht limitierend angenommen. Im zweiten Schritt wird dann auch der Einfluss

des Stoffiibergangs beriicksichtigt.

5.2.1 Einfluss der Wasserstoffeinspeisung ohne Limitierung durch
den Phaseniibergang

Fiir den ersten Teil der Analyse wird der spezifische Stoffiibergangskoeffizient kya
als grofs angenommen, sodass der Phaseniibergang nicht limitierend ist. Zunachst
wird der Einfluss des zugefiihrten Wasserstoffs fiir eine feste Verdiinnungsrate von
D =0,01d ! untersucht. Abbildung 5.2 (a)—(d) zeigt die stationdren Betriebspunkte
in Abhéngigkeit des zugefiihrten Wasserstoffvolumenstroms.

Der erzeugte Methanvolumenstrom liegt ohne zugefiihrten Wasserstoff bei ca.
1,1m3/d/m3 und steigt mit zunehmender Wasserstoffzufuhr an (Abbildung 5.2 (a)).
Abbildung 5.2 (b) zeigt den Einfluss auf die Zusammensetzung des Biogases. Der

Wasserstoffanteil bleibt konstant auf einem sehr niedrigen Niveau. Der zugefiihrte
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Abbildung 5.2: Stationare Betriebspunkte in Abhangigkeit des zugefiihrten Was-
serstoffvolumenstroms gﬁz,m bei einer Verdiinnungsrate von D =0,01d. (a) Er-
zeugter spezifischer Methanvolumenstrom ¢¢;y,, (b) Zusammensetzung des Bio-
gases x, bzgl. Methan (blau), Kohlendioxid (grin) und Wasserstoff (rot), (c) pH-
Wert, (d) Biomassekonzentration X, der Wasserstoff- (blau), Essigsaure- (rot) und
Propionsaureabbauer (grin).

Wasserstoff wird folglich vollstindig umgesetzt. Des Weiteren steigt der Methan-
anteil, wahrend der Kohlendioxidanteil mit zunehmender Wasserstoffeinspeisung
sinkt. Dies verdeutlicht die Umwandlung des Wasserstoffs mit Kohlendioxid zu Me-
than, entsprechend der Nettoreaktionsgleichung (5.1). Mit zunehmendem Wasser-
stoffvolumenstrom steigt der pH-Wert leicht an (Abbildung 5.2 (c)). Der Einfluss auf
die mikrobielle Gemeinschaft ist beispielhaft an einzelnen mikrobiellen Gruppen in
Abbildung 5.2 (d) dargestellt. Die Konzentration der Wasserstoffabbauer steigt mit
zunehmendem Wasserstoffvolumenstrom, da fiir diese mehr Substrat, in diesem Fall
Wasserstoff, vorhanden ist. Die anderen Spezies, sowohl die acetogenen als auch die
acetoklastischen methanogenen Mikroorganismen, werden durch die Wasserstoffzu-
gabe nahezu nicht beeinflusst.

In allen vier Diagrammen ist zu erkennen, dass sich ein maximal abbaubarer Was-
serstoffvolumenstrom gji7 ergibt. Wird dem System dartiber hinaus Wasserstoff

zugefiihrt, kommt der gesamte anaerobe Abbau zum Erliegen. In diesem Fall wird

101



kein Methan mehr produziert, der zugefiihrte Wasserstoff ist im Austrittsgas und
die methanbildenden Mikroorganismen sind nicht mehr im System vorhanden (Ab-
bildung 5.2). Diese Grenze des abbaubaren Wasserstoffvolumenstroms wird im Fol-
genden Stoffwechselgrenze genannt. In Abbildung 5.2 (b) ist zu erkennen, dass der
Kohlendioxidanteil im Biogas nahe dieser Grenze sehr klein ist. Damit zeigt das Mo-
dell, dass das gesamte Kohlendioxid des Biogases zu Methan umgesetzt und somit
die stochiometrische Menge an Wasserstoff zugefiihrt werden kann.

Da die Stoffwechsellimitierung mit der Produktionsrate an Kohlendioxid korres-
pondiert, ist ein Zusammenhang mit den Betriebsbedingungen, wie der Verdiin-
nungsrate, zu erwarten. Aus diesem Grund wird der maximal abbaubare Wasser-
stoffvolumenstrom gy fiir verschiedene Verdiinnungsraten ausgewertet. Das Er-
gebnis ist in Abbildung 5.3 (a) dargestellt. Konventionelle Biogasanlagen werden
abhédngig vom eingesetzten Substrat meist mit einer Verweilzeit von tiber 30d (D <
0,033 d 1) betrieben (Weiland, 2006). Im Modell kénnen auch kiirzere Verweilzeiten
(hohere Verdiinnungsraten) ausgewertet werden. Dies ist in Abbildung 5.3 (a) durch
den grauen Bereich markiert und wird weiter analysiert, um die unterschiedlichen
qualitativen Einfliisse zu verdeutlichen.

Das Modell zeigt fiir kleine Verdiinnungsraten (D < 0,033d~!) einen Anstieg des
maximal abbaubaren Wasserstoffvolumenstroms mit steigender Verdiinnungsrate,
da mit dem zugefiihrten Substrat auch die erzeugte Kohlendioxidmenge zunimmt.
Somit erhoht sich auch die stochiometrisch umsetzbare Wasserstoffmenge und die
daraus resultierende Stoffwechselgrenze. Fiir grofiere Verdiinnungsraten sinkt je-
doch der maximal abbaubare Wasserstoffvolumenstrom, was nicht durch die zur
Verfiigung stehende Kohlendioxidmenge erklart werden kann. Aus diesem Grund
wird der Einfluss des Wasserstoffs an zwei exemplarischen Verdiinnungsraten (D =
0,01d~! und D = 0,05 d_l) einzeln diskutiert. Beide Verdiinnungsraten sind in
Abbildung 5.3 (a) jeweils in blau und grau markiert. Fiir diese Fille zeigt Abbil-
dung 5.3 (b)-(e) verschiedene Systemzustinde in Abhédngigkeit des Wasserstoffvo-
lumenstroms.

Fiir den zuvor diskutierten Referenzfall (blau in Abbildung 5.3) wird der ange-
sprochene Mechanismus noch einmal deutlich. Bei Erh6hung des Wasserstoffvolu-
menstroms reduziert sich der geldste anorganische Kohlenstoff (Abbildung 5.3 (b)).
Ist dieser vollstindig umgesetzt, akkumuliert der restliche Wasserstoff in der fliis-
sigen Phase (Abbildung 5.3 (c)). Dieser hemmt den Umsatz der syntrophen Mikro-
organismen, sodass der pH-Wert sinkt (Abbildung 5.3 (e)) und der in den Vorun-
tersuchungen diskutierte Wirkkreislauf angesprochen wird (Abbildung 2.9 in Ab-
schnitt 2.3). Diese Wirkkette ist auch in Abbildung 5.3 (f) skizziert. Durch die Zugabe

des Wasserstoffs steigt aufierdem zundchst der pH-Wert, solange die Stoffwechsel-
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Abbildung 5.3: (a) Maximal abbaubarer Wasserstoffvolumenstrom grﬁg‘;" in Ab-
hangigkeit der Verdiinnungsrate D. (b)-(e) Einfluss des zugeflihrten Wasser-
stoffvolumenstroms g1, ;, bei zwei Verdlinnungsraten D = 0,01 d~! (blau) und
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grenze nicht tiberschritten ist (Abbildung 5.3 (e)). Die Ursache dafiir ist der Umsatz
von anorganischem Kohlenstoff, dessen puffernde Wirkung nun reduziert wird. Die-
ser Einfluss der Wasserstoffzugabe auf den pH-Wert ist auch zuvor in experimentel-
len Arbeiten beobachtet worden (Luo et al., 2012).

In dem anderen Fall, bei hoheren Verdiinnungsraten, kann die Grenze nicht durch
eine Verarmung des anorganischen Kohlenstoff erklart werden, da dieser nahe der
Stoffwechsellimitierung noch in ausreichender Konzentration im System vorhan-
den ist (graue Kurve in Abbildung 5.3 (b)). Eine alternative Wirkkette, die unter
diesen Betriebsbedingungen die Stoffwechsellimitierung beeinflusst, ist in Abbil-
dung 5.3 (g) dargestellt. In diesem Fall sinkt der pH-Wert durch die Zugabe von
Wasserstoff (Abbildung 5.3 (e)). Das fiihrt direkt zum Ansprechen des diskutierten
Auswaschmechanismus, bevor der anorganische Kohlenstoff aufgebraucht ist.

Wesentlicher Unterschied der beiden gezeigten Falle ist die Anderung des pH-
Wertes durch die Wasserstoffzugabe. Dieser Einfluss kann auch aus den Modellglei-
chungen analytisch hergeleitet werden und soll kurz gezeigt werden.

Die Protonenkonzentration in der fliissigen Phase Sty und damit der pH-Wert
(nach Gleichung (2.31)) wird bei der Zugabe von Wasserstoff im Wesentlichen von
der Konzentration des anorganischen Stickstoffs Sy und des anorganischen Koh-
lenstoffs Sic geprégt. Die Konzentrationen der fliichtigen Fettsduren dndern sich
durch die Wasserstoffeinspeisung nur wenig, sodass diese in der folgenden Betrach-
tung nicht explizit aufgefiihrt werden. Damit ergibt sich die Ladungsbilanz (Glei-
chung (2.30)) mit den Gleichungen fiir die Sdure-Base-Gleichgewichte (Gleichun-
gen (2.23)—(2.29)) zu

Sh+ Ka,co2

_oHF gy a0 g
Sy + KaNHa Su+ + Ky coz !

(5.13)
Der Einfluss der Wasserstoffeinspeisung auf die Protonenkonzentration kann durch

0= f(Su+, SN, Sic) -+ ) = SHy +

das totale Differential beschrieben werden.

ds dS ds d2S ds
e _ ( H+) SN, ( H+> Sic (5.14)
dgiiin ISIN dgin in dS1c dgiiin

Mithilfe des Satzes tiber implizite Funktionen folgt fiir die partiellen Ableitungen

ISHt _ of -1 of
SN (asH +> (aSIN > (5.15)
s ([ of \ [ of
oSic <8SH+> (351c> : (5.16)
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Abbildung 5.4: Einfluss der Protonenkonzentration Sy auf (a) % und (b) %.

Die einzelnen Terme darin koénnen analytisch aus Gleichung (5.13) explizit formu-

liert werden.

0 K K
. Sf —1+ oM S+ 902 St (5.17)
H+ (Suy + KaNma) (Su+ + Kacon)
of SH+
_ 5.18
ISIN  Suy + KaNn4 (18)

3Sic  Shy + Kacon

Damit ergibt sich Gleichung (5.14) zu

dSp, __( of )‘1 of Sy of dSic |\
d8t1in OSH+ ISIN d8F1in 9Sic d8F1in

_ ( of )_1< SH+ dSin Kacoz  dSic >+

OSH Shy + Kanma dgfpin  SHy + Kacon dgliin
(5.20)

Die Terme dgi Izcm und d‘;g:;n sind beide negativ, wie in Abbildung 5.3 (b) und (d) zu
erkennen ist. Jedoch haben sie einen gegensétzlichen Einfluss auf die Protonenkon-
zentration (Gleichung (5.20)). Welcher Term das Verhalten des pH-Wertes dominiert,
héngt von dem Level des pH-Wertes selbst ab. Um dies zu veranschaulichen, sind in
Abbildung 5.4 die partiellen Ableitungen % und aasij:c in Abhéngigkeit der Proto-
nenkonzentration dargestellt.

Bei niedrigen Protonenkonzentrationen, und damit korrespondierend hohen pH-
Werten, ist der Einfluss des anorganischen Stickstoffs gering (Abbildung 5.4 (a)), so-

dass die rechte Seite von Gleichung (5.20) negativ wird und die Protonenkonzen-
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tration fallt. Folglich steigt der pH-Wert, wie zuvor in Abbildung 5.3 (e) beobachtet.
Fiir hohere Protonenkonzentrationen, und damit niedrigere pH-Werte, tiberwiegt je-
doch der Einfluss des anorganischen Stickstoffs, sodass Gleichung (5.20) positiv ist
und der pH-Wert sinkt (vgl. Abbildung 5.3 (e)). Die Ursache fiir das unterschied-
liche Verhalten an den beiden Betriebspunkten ist also das Ausgangslevel des pH-
Wertes. Fiir alle weiteren Analysen wird im Folgenden eine feste Verdiinnungsrate
von D=0,01d"! gewahlt.

Insgesamt ist festzustellen, dass bei reguldren Betriebsbedingungen der gesamte an-
organische Kohlenstoff durch Zugabe von Wasserstoff in Form von Methan gebun-
den werden kann. Die mikrobielle Gemeinschaft wird bis zur Stoffwechselgrenze
dadurch nicht gestort. Falls der pH-Wert durch den Verbrauch von Stickstoff gesenkt
wird, sollte dieser geregelt werden, damit es nicht zu einer Ubersduerung und dem
Auswaschen der relevanten mikrobiellen Spezies vor dem stdchiometrisch maximal

moglichen Betriebspunkt kommt.

5.2.2 Einfluss der Wasserstoffeinspeisung unter Beriicksichtigung
des Phasenlibergangs

Wie in Abschnitt 5.1 eingefiihrt, wird der Stoffiibergang zwischen der fliissigen und
der Blasenphase durch den spezifischen Stoffiibergangskoeffizienten kya und die
Konzentrationsdifferenzen der relevanten Stoffe zwischen der Fliissigkeit und der
Blasenphase beschrieben. Detaillierte Erlduterungen zum Stoffiibergang sowie zu
der gewdhlten vereinfachten Beschreibung konnen Lehrbtichern wie z. B. Bird et al.
(2002) und Villadsen et al. (2011) entnommen werden. An dieser Stelle sollen ledig-
lich einige wichtige Zusammenhédnge wiederholt werden.

Der spezifische Stoffiibergangskoeffizient besteht aus den Komponenten ky, und a.
Dabei hingt der Stoffiibergangskoeffizient ki, von Stromungseigenschaften der Fliis-
sigkeit und der Diffusivitdt des Gases ab. Die Grofie a beschreibt die Austauschfldche
zwischen der Fliissigkeit und den Blasen. Sie ist charakteristisch fiir ein auftretendes
Stromungsregime und wird beispielsweise durch die Viskositat der Fliissigkeit und
den Gasdiffusor beeinflusst. Beide Grofien kénnen nicht unabhéngig voneinander
bestimmt werden und werden aus diesem Grund meist zusammengefasst.

Fiir ein spezifisches Reaktordesign muss der kja-Wert experimentell bestimmt
werden oder kann fiir einen beschrankten Parameterbereich auch tiber Korrelatio-
nen berechnet werden (z. B. Trambouze und Euzen (2004)). Es ware auch denkbar,
das Stromungsregime zu simulieren und so den kya-Wert fiir einen zu analysieren-

den Reaktor zu bestimmen. Im Fokus dieser Arbeit steht jedoch weniger die Ana-
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Abbildung 5.5: Einfluss des spezifischen Stofflibergangskoeffizienten kpa bei
konstanter Verdiinnungsrate von D = 0,01d~!. (a) Methanvolumenstrom SCH4
bei konstantem zugefiihrten Wasserstoffvolumenstrom gy, ;. = 2,5 m3/d/m3, (b)
Zusammensetzung des Biogases x, bei konstantem zugefuhrten Wasserstoffvo-
lumenstrom gy, . = 2,5 m3/d/m3, (c) Wasserstoffanteil xpy, in Farbe in Abhan-
gigkeit des zugefihrten Wasserstoffvolumenstroms gﬁzlm. Isolinie mit xpp =5 %
(schwarz).

lyse eines speziellen Reaktors, sondern es soll der Einfluss des kpa-Wertes auf die
Gaszusammensetzung untersucht werden. So sind in Abhédngigkeit des zugefiihrten
Wasserstoffvolumenstroms Aussagen moglich, welchen Wert ein zukiinftiger Reak-
tor mindestens erreichen sollte, um einen produktiven Betrieb zu ermoglichen.

Im nédchsten Schritt wird der Einfluss des spezifischen Stoffiibergangskoeffizien-
ten mithilfe gezielter Simulationen untersucht. Abbildung 5.5 (a) und (b) zeigt diesen
fiir einen Wasserstoffvolumenstrom von gy, ;. = 2,5m3/m3/d. Fiir kleine spezifi-
sche Stoffiibergangskoeffizienten wird kein zusétzliches Methan erzeugt. Der Wert
des produzierten Methanvolumenstroms in Abbildung 5.5 (a) entspricht deshalb
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dem in Abbildung 5.2 (a) ohne Wasserstoffeinspeisung. In Abbildung 5.5 (b) wird
dies auch an der Zusammensetzung des Biogases deutlich. Es wird durch den zuge-
fiihrten Wasserstoff lediglich verdiinnt. Fiir groflere spezifische Stoffiibergangskoef-
fizienten wird schlieilich die Methanmenge erzeugt, die auch in Abbildung 5.2 fiir
den entsprechenden Wasserstoffvolumenstrom berechnet wird. Auflerdem ist in Ab-
bildung 5.5 (b) zu erkennen, dass kein Wasserstoff im Biogas zurtickbleibt und somit
vollstandig umgesetzt wird.

Damit die Anforderung von weniger als 5 % Wasserstoff im Biogas erfiillt ist, kann
fiir diesen Betriebspunkt ein minimaler spezifischer Stoffiibergangskoeffizient ab-
gelesen werden, der fiir einen erwiinschten Betriebspunkt erreicht werden sollte.
Er betrdgt im Fall der analysierten Wasserstoffzufuhr von gﬁzlm =2,5m3/d/m?3
kpa=23h"1.

Da dieser Grenzwert auch von dem zugefiihrten Wasserstoffvolumenstrom ab-
héngt, wird dieser Aspekt ndher untersucht. Abbildung 5.5 (c) zeigt den Wasser-
stoffanteil im Biogas in Abhdngigkeit des spezifischen Stoffiibergangskoeffizienten
und des zugefiihrten Wasserstoffvolumenstroms. Darin sind drei qualitativ unter-
schiedliche Bereiche zu erkennen. Der hellblau gefarbte Bereich zeichnet sich durch
einen geringen Wasserstoffanteil aus und stellt damit den erwiinschten Betriebsbe-
reich dar. In diesem Bereich ist der spezifische Stoffiibergangskoeffizient ausreichend
grof3, sodass der zugefiihrte Wasserstoff in die fliissige Phase tibertragen und dort zu
Methan umgesetzt werden kann. Fiir kleine spezifische Stoffiibergangskoeffizienten
und zunehmende Wasserstoffvolumenstrome nimmt auch der Wasserstoffanteil im
Biogas zu (linker Bereich in Abbildung 5.5 (c)), da dieser nicht mehr in die fliis-
sige Phase und damit zum Reaktionsort {ibertragen werden kann. Der dunkelrote
Bereich tritt bei hohen zugefiihrten Wasserstoffvolumenstromen auf. Hier wird der
Wasserstoff zwar in die fliissige Phase tibertragen, kann dort jedoch aufgrund der
Stoffwechsellimitierung, wie zuvor dargestellt, nicht zu Methan umgesetzt werden.

Zusatzlich ist in Abbildung 5.5 (c) die Grenzlinie von xpp = 5% eingezeichnet.
Diese ist im linken Bereich durch den Stoffiibergang in die fliissige Phase (Stoff-
tibergangsgrenze) und fiir grofie Stoffiibergangskoeffizienten durch den verfiigba-
ren Kohlenstoff und damit durch die erlduterte Stoffwechselgrenze geprégt. Falls
5% der maximal zuldssige Anteil von Wasserstoff im Biogas ist, kann fiir jeden zu-
gefiihrten Wasserstoffvolumenstrom der zugehorige minimale spezifische Stoffiiber-
gangskoeffizient bestimmt werden. Alternativ kann fiir einen gegebenen Reaktor mit
einem bekannten spezifischen Stoffiibergangskoeffizienten auch der maximal zulés-
sige Wasserstoffvolumenstrom abgelesen werden.

Im diskutierten Fall ist ein spezifischer Stoffiibergangskoeffizient von ca. kpa =

33h~! notwendig, falls die groftmogliche Wasserstoffmenge umgesetzt werden und
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Tabelle 5.1: Typische Werte fir spezifische Stoffilbergangskoeffizienten kya in
biochemischen und chemischen Systemen.

Quelle kra /h™ 1 System Kommentar

Luo und 6,6-16,1 Wasserstoff in Biogasanlage mit 1), 2

Angelidaki (2013a) Rindergiille und Molke
Vig=0.61, Fin=1,71/1/d

Kapic et al. (2006) 72-288 CO (Synthesegas) in Wasser 2)
vs=2-1073-7-10"3m/s

Bouaifi etal. (2001)  18-360 Luft in Wasser )
vs=2,5-1073-4-10"2m/s

Trambouze und 36-720 Blasenséule 3)

Euzen (2004)

Trambouze und 18-2880 Mechanisch geriihrte Reaktoren 3)
Euzen (2004)

(1): Leerrohrgeschwindigkeit nicht angegeben, abgeschitzt zu vs ~ 2 - 10 ®m/s.

(2): Bei der Auswertung wird angenommen, dass die Zusammensetzung des Gases
in den Blasen konstant ist iiber die Reaktorhohe.

(3): Grofienordnung fiir industrielle chemische Reaktoren

damit der Betrieb nahe der Stoffwechselgrenze gewdhrleistet werden soll. Dieser
Wert hingt auch von den Betriebsbedingungen wie der Verdiinnungsrate und dem
eingesetzten Substrat ab.

Zum Vergleich und zur besseren Einordnung dieses Wertes sind in Tabelle 5.1
spezifische Stoffiibergangskoeffizienten fiir verschiedene Systeme angegeben. Eine
wichtige KenngrofSe fiir diese experimentell analysierten Systeme ist die Leerrohrge-
schwindigkeit vs. Sie ist definiert durch den Volumenstrom Fg i, des Gases bezogen
auf die Grundfldache des leeren Reaktors Ag (Trambouze und Euzen, 2004) und kann

wie folgt umgeformt werden.

_ Bjin n Hg Tr P"

Ax B ei 1 Thpp

Vs (5.21)
Darin beschreibt g3 ; den zugefiihrten Volumenstrom bei Standardbedingungen be-
zogen auf das Fliissigkeitsvolumen des Reaktors und Hy die Reaktorhohe. Die Leer-
rohrgeschwindigkeit héangt also sowohl vom zugefiihrten spezifischen Wasserstoff-
volumenstrom als auch von der Reaktorhohe ab.

Zum Zeitpunkt der Recherche lag lediglich eine Veroffentlichung beztiglich des
Stoffiibergangs von Wasserstoff in einem Biogasreaktor vor. Luo und Angelidaki

(2013a) mafien in einem Laborreaktor mit Wasserstoffeinspeisung die Wasserstoff-
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konzentration in der Fliissig- und in der Gasphase fiir verschiedene Diffusoren. Die
daraus errechneten spezifischen Stoffiibergangskoeffizienten liegen ein wenig nied-
riger als die in der Simulationsstudie errechneten notwendigen Werte (Tabelle 5.1).
Sie befinden sich jedoch in der gleichen Grofienordnung, sodass der Betrieb von Bio-
gasanlagen mit Wasserstoffeinspeisung potentiell moglich ist.

Die Studie von Luo und Angelidaki (2013a) wurde in einem Laborreaktor mit
relativ kleinem Volumen durchgefiihrt, sodass vermutlich auch die Leerraumge-
schwindigkeit verhdltnismafSig niedrig war. In einem hoheren Reaktor wiirde sich
bei gleichem spezifischen Wasserstoffvolumenstrom nach Gleichung (5.21) eine ho-
here Leerrohrgeschwindigkeit einstellen. Dies fiihrt im Allgemeinen zu hoheren spe-
zifischen Stoffiibergangskoeffizienten (Kantarci et al., 2005). Aus diesem Grund sind
zum Vergleich in Tabelle 5.1 auch andere Studien mit hoheren Leerrohrgeschwin-
digkeiten aufgefiihrt. Kapic etal. (2006) und Bouaifi efal. (2001) untersuchten den
Stoffiibergang von Kohlenmonoxid bzw. Luft in Wasser. Die bestimmten spezifi-
schen Stoffiibergangskoeffizienten liegen in der Groflenordnung, die fiir die Was-
serstoffeinspeisung in Biogasanlagen notwendig ware. Auch in grofiskaligen chemi-
schen Reaktoren wie Blasensdulen und mechanisch geriihrten Reaktoren wird der
gewiinschte Stoffiibergang erreicht (Trambouze und Euzen, 2004).

Bei dem Vergleich ist jedoch zu beachten, dass die unterschiedlichen Gase den
Stoffiibergang durch ihre Diffusivitit beeinflussen. Da Wasserstoff einen hoheren
Diffusionskoeffizienten als Kohlenmonoxid oder Luft hat, ist mit grofleren spezifi-
schen Stoffiibergangskoeffizienten zu rechnen. Dem entgegen steht der Einfluss der
Viskositét der fliissigen Phase mit hohen partikuldren Anteilen. Diese reduziert den
Stoffiibergangskoeffizienten (Kantarci etal., 2005). Somit ist selbst eine qualitative
Einschédtzung nur schwer moglich.

Es konnte des Weiteren sinnvoll sein, einen Anteil des Produktgases wieder tiber
den Diffusor in den Biogasreaktor zurtickzufiihren, um so die Leerrohrgeschwindig-
keit zu erhohen. Das wiirde jedoch auch die Konzentrationsdifferenz und damit die
Triebkraft fiir den Stoffiibergang reduzieren. Welcher dieser Effekte deutlicher zuta-
ge tritt, kann mit dem aktuellen Modell nicht vorhergesagt werden, da fiir den Zu-
sammenhang zwischen Leerrohrgeschwindigkeit und spezifischen Stoffiibergangs-

koeffizienten keine geeigneten Korrelationen vorliegen.

5.3 Dynamischer Betrieb mit Wasserstoffeinspeisung

Im ersten Teil der Analyse zur Methanisierung von Wasserstoff in Biogasanlagen

konnte gezeigt werden, dass der stationdre Betrieb zwei verschiedenen Limitierun-
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gen unterliegt. Zum einen fiihrt ein Uberschreiten der Stoffwechselgrenze zur Sto-
rung des reguldren Abbauprozesses und zum anderen verhindert die Stofftransport-
limitierung den Ubergang des zugefithrten Wasserstoffs in die fliissige Phase. Inner-
halb dieser Grenzen ist folglich ein sinnvoller Betrieb unter stationdren Bedingungen
moglich.

Die Motivation zur Methanisierung von Wasserstoff resultiert aus der Wasserstoff-
erzeugung zu Zeiten hoher Stromerzeugung von erneuerbaren Quellen und niedri-
gem Verbrauch. Folglich verandert sich die Produktionsrate des Wasserstoffs je nach
Wetterlage und Nutzungsprofil der Verbraucher. In diesem Fall liegt nicht dauer-
haft die gleiche Menge Wasserstoff fiir die Einspeisung in Biogasanlagen vor und
es ergibt sich daraus die Notwendigkeit, das dynamische Antwortverhalten und die
Betriebsfithrung dieses Reaktors zu untersuchen.

Im Folgenden wird zunéchst das dynamische Antwortverhalten fiir einen Last-
wechsel innerhalb des erwiinschten Betriebsbereichs analysiert (vgl. schwarzes Kreuz
in Abbildung 5.6). Im zweiten Teil werden drei Lastwechsel, die am stationdren End-
wert zu einem erhohten Wasserstoffgehalt im Biogas fiihren, diskutiert (vgl. farbige
Kreuze in Abbildung 5.6). AbschliefSend wird ein einfaches Regelungskonzept vor-
geschlagen, durch dessen Einsatz das Anfahren unerwiinschter Betriebspunkte ohne
genaue Kenntnis der Limitierungen verhindert werden kann.

In den folgenden Analysen wird exemplarisch eine Verdiinnungsrate von D =
0,01d~! und ein spezifischer Stoffiibergangskoeffizient von ka =50 h~! angenom-
men. Das qualitative Systemverhalten ist auch fiir andere Betriebsbedingungen ver-

gleichbar, sodass diese Analyse reprasentativ fiir diese stehen kann.

6
5
unerwiinschte
4 Betriebspunkte
3t — erwlnschter
Betriebspunkt
2 L

—_

o

spez. Wasserstoffvolumenstrom
ghs . /[(m3/d/im®)

0 10 20 30 40 50 60 70
spez. Stofflibergangskoeffizient kya /h™

Abbildung 5.6: Ubersicht der analysierten Lastwechsel anhand des stationaren
Verhaltens.
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5.3.1 Lastwechsel des zugefiihrten Wasserstoffvolumenstroms
innerhalb des erwiinschten Betriebsbereichs

Zunichst wird das dynamische Ubergangsverhalten nach der Erhohung des Was-
serstoffvolumenstroms von gy, ;, = 0m3/d/m? auf SH2in = 2,5m3/d/m? analy-
siert. Abbildung 5.7 zeigt den Zeitverlauf ausgewéahlter Zustandsgrofien. In Abbil-
dung 5.7 (b) ist der Volumenstrom des Methans am Ausgang des Systems dargestellt.
Der Endwert, der nach ca. 100d erreicht wird, liegt oberhalb des Ausgangswertes
(entsprechend der stationdren Analyse, Abbildung 5.3).

Das Zufiihren des Wasserstoffs bewirkt zuerst einen schnellen Anstieg des Me-
thanvolumenstroms. Durch die als quasistationdr angenommene Gesamtstoffmen-
genbilanz der Blasenphase (Gleichung (5.6)) erhoht sich instantan auch der Stoff-
mengenstrom, der in den Kopfraum des Reaktors gelangt, bewirkt dort eine Druck-
erhohung und verursacht so den entsprechenden Anstieg. Die Rate der Methaner-
zeugung verdndert sich jedoch zu diesem Zeitpunkt noch nicht. Als Nachstes wird
der Wasserstoff in der fliissigen Phase (nicht gezeigt) und der Gasphase im Kopf-
raum sichtbar (Abbildung 5.7 (c)). Jedoch ist der absolute Wert des Wasserstoffan-
teils noch immer auf einem niedrigen Niveau (ca. xpp ~ 5 - 1073). Danach sinken
sowohl der Wasserstoffanteil als auch der des Kohlendioxids zur selben Zeit (Abbil-
dung 5.7 (c) und (d)). Das sich daraus ergebende Uberschwingen des Wasserstoff-
gehaltes ist charakteristisch fiir das dynamische Antwortverhalten nach Stérungen
durch die Wasserstoffzufuhr. Es wird durch die verschiedenen Loslichkeiten der gas-
formigen Komponenten und damit durch die sich unterscheidende Dynamik in der
Blasenphase verursacht. Zur gleichen Zeit steigt auch der austretende Methanvolu-
menstrom an, da die hohere Wasserstoffkonzentration zu einer Erhchung der hydro-
genotrophen Methanbildung fiihrt.

Auch mehrere Tage nach dem Lastwechsel verdandert sich der Wasserstoffanteil
in der Gasphase leicht (Abbildung 5.7 (c)). Die Ursache hierfiir liegt im Wachstum
der hydrogenotrophen Methanbildner (Abbildung 5.7 (e)). Die Konzentration dieser
steigt an, da mehr Substrat vorhanden ist. Diese Wirkung der Wasserstoffeinspei-
sung wurde auch experimentell beobachtet (Luo und Angelidaki, 2013a). Die Essig-
sdureabbauer werden durch diese Storung nur wenig beeinflusst, die Konzentration
steigt jedoch leicht an (Abbildung 5.7 (e)). Deshalb erhohen sich zu dieser Zeit auch
die Kohlenstoffkonzentration und der Kohlendioxidanteil im Biogas leicht (Abbil-
dung 5.7 (d)).

Der Zeitverlauf des pH-Wertes ist in Abbildung 5.7 (f) gezeigt. Er représentiert die
dynamische Entwicklung der Sduren in der fliissigen Phase. Einige Stunden nach

dem Lastwechsel steigt der pH-Wert aufgrund des beschriebenen Umsatzes des an-
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Abbildung 5.7: Zeitlicher Verlauf nach Anderung des zugefiihrten Wasserstoffvo-
lumenstroms innerhalb des erwlinschten Betriebsbereichs. (a) Zugefiihrter Was-
serstoffvolumenstrom gjy, ..., (b) Methanvolumenstrom g¢yy,, (c) Wasserstoffanteil
x12 im Biogas, (d) Kohlendioxidanteil xcop im Biogas, (e) Konzentration der mi-
krobiellen Biomasse X, von Wasserstoff-, Essigsdure- und Propionsaureabbauer,
(f) pH-Wert.
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Tabelle 5.2: Charakteristische Antwortzeiten nach Anderungen des zugefiihrten
Wasserstoffvolumenstroms

Charakteristische Bestimmende Prozesse und Typischer
Antwortzeiten Groflen Wertebereich
Teth = km-)gism(t) Kinetik der Methanogenese 0,02-0,06 s
Ttrans = k%a Stoffiibergangswiderstand 1,2min

_ Ve , I
B = A 35 (52=Hr) R /75 Konvektiver 1,9-6,1 min

Transportwiderstand der Blasen

- _ _ VBt Vig- K RTR
H2 Ayiq g (tz=HR)-RTr/ps

Kapazitat der fliissigen Phase 5,2-17,7 min
und der Blasen fiir H,

- _ VB+VigKn,co2 RTr
CO2 = Ay gs(tz=Hg)-RTx/ps

Kapazitat der fliissigen Phase 2,1-7,2h

und der Blasen fiir CO,
Tgas = %‘f‘ﬁ Kapazitit der Gasphase 2-3h
T = % = % Kapazitat der fliissigen Phase 100d

organischen Kohlenstoffs. Mit dem Wachstum der Mikroorganismen sinkt der pH-
Wert wieder, da anorganischer Stickstoff in der mikrobiellen Biomasse gebunden
wird. Insgesamt wird der pH-Wert aber nur wenig beeinflusst.

Dieses komplexe dynamische Ubergangsverhalten kann aufgrund der Nichtlinea-
ritdt nur schwer bis ins letzte Detail erkldrt und durch Zeitkonstanten beziffert wer-
den. Es lassen sich jedoch einzelne relevante Prozesse und damit korrespondierende
Antwortzeiten identifizieren. Zu diesem Zweck werden im Folgenden geeignete li-
neare Teilsysteme analysiert und im Kontext mit dem komplexen nichtlinearen Mo-
dell diskutiert.

Die wichtigsten Prozesse und die zugehorigen Antwortzeiten sind in Tabelle 5.2
zusammengefasst und in Abbildung 5.7 durch gestrichelte Linien markiert. Die kiir-
zeste Antwortzeit ist durch die Kinetik der Methanogenese (Tyth) gepragt. Danach
folgt der Stoffiibergang zwischen den Blasen und der fliissigen Phase (Tirans). Beide
sind in diesem Fall so schnell, dass sie bei den in Abbildung 5.7 gezeigten Prozess-
grofien nicht zu sehen sind. Des Weiteren resultiert in den Blasen eine Erhthung der
Konzentration am Eintritt in einer Front, die mit der charakteristischen Antwortzeit
von 1p auftritt. Die Dynamik der einzelnen Komponenten hingt, falls der Stoffiiber-
gang schnell ist, von der Kapazitdt der Blasen und der fliissigen Phase ab. Diese
unterscheiden sich wegen der unterschiedlichen Loslichkeiten zwischen den ver-

schiedenen Stoffen. Dies ist im Modell durch die Henry-Konstanten entsprechend
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berticksichtigt (vgl. Gleichung (5.2)). Aus diesem Grund ist der Lastwechsel zuerst in
der Dynamik des Wasserstoffs zu sehen und erst spater im Kohlendioxidanteil (vgl.
Tabelle 5.2 und Abbildung 5.7). Die charakteristische Antwortzeit des Kohlendioxids
Tcop beeinflusst tiber die Kopplungen in den Blasen auch das Antwortverhalten des
Wasserstoffanteils, wie in Abbildung 5.7 (c) zu erkennen ist.

Die Signale am Ausgang des Kopfraumes sind durch das Volumen des Kopfraums
zeitverzogert (Tgas). Schnellere Anderungen kénnen dort prinzipiell nicht beobachtet
werden. Der langsamste Prozess in diesem System ist das Wachstum der hydroge-
notrophen Methanbildner. Dieses korrespondiert mit der Verweilzeit des Substrates
in der fliissigen Phase T und liegt in diesem Beispiel bei T = 100d. Das diskutier-
te Ubergangsverhalten und die charakteristischen Ubergangszeiten konnen bei ver-

schiedenen Lastwechseln des Wasserstoffvolumenstroms beobachtet werden.

In der gezeigten Analyse des dynamischen Ubergangsverhaltens nach der Ande-
rung des Wasserstoffvolumenstroms konnten verschiedene charakteristische Prozes-
se und dazu korrespondierende Antwortzeiten herausgestellt werden. Diese ver-
deutlichen, nach welcher Zeit Anderungen in den Zustandsgrofien zutage treten.
Ein weiterer Aspekt dieser Analyse ist, dass sprunghafte Lastwechsel im gesamten
zuldssigen Gebiet moglich sind und auch nicht zur Storung der mikrobiellen Ge-
meinschaft fithren. Lediglich Wasserstoffvolumenstrome, die sehr nahe an der Stoff-
wechselgrenze liegen, sollten schrittweise angefahren werden, da das beobachtete,
leichte Unterschwingen des Kohlendioxidanteils im Biogas in diesem Fall zu einer
Storung des gesamten Prozesses fiihren konnte.

Das beschriebene Ergebnis konnte tiberraschend sein, da die Wachstumsrate der
Mikroorganismen sehr klein ist, wie u. a. in Abbildung 5.7 (e) zu sehen ist. Jedoch ist
die Konzentration der Wasserstoffabbauer auch im reguldren Betrieb ohne Wasser-
stoffeinspeisung auf einem hohen Niveau. Im gegenwirtigen Beispiel werden kon-
tinuierlich 1,5m3/d/m3 Wasserstoff umgewandelt. Damit liegen die betrachteten
Storungen durch die Zugabe von Wasserstoff in der gleichen Grofienordnung und
kénnen von der vorhandenen mikrobiellen Biomasse umgesetzt werden. Diese Be-
obachtung stimmt auch mit experimentellen Befunden tiberein, nach denen die me-
thanogenen Mikroorganismen regulir in groiem Uberschuss exprimiert sind (Shima
und Thauer, 2005).
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5.3.2 Lastwechsel des zugefiihrten Wasserstoffvolumenstroms in
den unerwiinschten Betriebsbereich

Aus der Analyse des stationdren Betriebsverhaltens in Abschnitt 5.2 wurden zwei
Grenzen fiir die Wasserstoffzugabe, die Stoffwechsel- und die Stoffiibergangsgrenze,
identifiziert. Zudem wurde gezeigt, welche Konsequenzen das Uberschreiten dieser
Grenzen fiir den sich einstellenden Betriebspunkt hat. Es wurde jedoch nicht unter-
sucht, wie schnell dies passiert und ob ggf. auch fiir eine gewisse Zeit in diesem
Bereich operiert werden kann.

Fiir diesen Zweck wurden deshalb drei weitere qualitativ verschiedene Simula-
tionsszenarien analysiert. Abbildung 5.8 (a) und (b) zeigt den jeweiligen Wasser-
stoffvolumenstrom. Die dynamische Systemantwort ist durch den Wasserstoffan-
teil im Biogas (Abbildung 5.8 (c), (e) und (g)) und den Kohlendioxidanteil (Abbil-
dung 5.8 (d), (f) und (h)) im Vergleich zum vorher diskutierten Referenzfall (schwarz
in Abbildung 5.8) illustriert. Zusitzlich ist der Grenzwert fiir den Wasserstoffanteil

im Biogas gestrichelt eingezeichnet.

Fall1 Im ersten Fall wird die stationére Stoffwechselgrenze verletzt (blau in Abbil-
dung 5.8 (b)). In der Dynamik des Wasserstoffanteils im Biogas ist zunédchst qualita-
tiv das gleiche Verhalten wie im Referenzfall zu erkennen (Abbildung 5.8 (c)). Auch
in diesem Fall schwingt der Wasserstoffanteil nach ca. 0,1 d tiber und sinkt dann wie-
der. Nach ca. 5d steigt er jedoch sehr schnell an, da der anorganische Kohlenstoff zu
diesem Zeitpunkt aufgebraucht ist (Abbildung 5.8 (d)) und dadurch der Abbauvor-
gang des Wasserstoffs gestort wird.

Der Reaktor kann demzufolge einige Tage mit der erhohten Wasserstoffzufuhr be-
trieben werden. Jedoch sollte diese wieder reduziert werden, sobald der anorgani-
sche Kohlenstoff im System aufgebraucht ist. Die hierfiir einzuhaltende Zeit kann

durch die charakteristische Zeit 17coy abgeschatzt werden.

Fall 2 Wird ein noch hoherer Wasserstoffvolumenstrom zugefiihrt (griin in Ab-
bildung 5.8 (b)), ist qualitativ das gleiche Verhalten wie in Fall 1 zu sehen (Ab-
bildung 5.8 (e) und (f)). Jedoch wird die 5 %-Grenze des Wasserstoffanteils schon
wihrend des charakteristischen Uberschwingens verletzt. Damit kann das Gas vor-
tibergehend nicht in das Erdgasnetz eingespeist werden und miisste entweder lo-
kal genutzt oder ohne Erlos verworfen werden. Um dies zu verhindern, sollte der
Wasserstoffvolumenstrom nur fiir sehr kurze Zeit zugefiihrt werden. Diese zuléssi-
ge Zeitspanne liegt in der Gréflenordnung von Minuten oder wenigen Stunden und

korrespondiert mit Tgps.

116



@) Fall2

Fall 1

Referenz-
X fall

Fall 3

i /(m?3/d/m?3)

Ausgangs-

zustand

-1 00.01 0.1 1 10 100 0 10 20 30 40 50 60 70
kpa /(h)

P in /(M/d/m?)
o = D W~ 00O

SO = N W~ OO

0.1 0.6
008 (c) Fall 1 (d) Fall 1

0.06

XH2

0.04
0.02
0

10001 01 1 10 100 10001 01 1 10 100

0.1
0.08
0.06

(f) Fall 2

XH2

0.04
0.02

10001 01 1 10 100
0.1 0.6

(g) Fall 3 (h) Fall 3
0.08

10001 01 1 10 100

0.06 04

0.04

XH2
XCo2

0.2

0.02

0= Ofmm—m———— o ——— B

-1 0001 01 1 10 100 -1 0001 0.1 1 10 100
Zeit t /d Zeitt /d

Abbildung 5.8: Zeitlicher Verlauf nach verschiedenen Anderungen des zugefiihr-
ten Wasserstoffvolumenstroms. (a) Zugefuhrter Wasserstoffvolumenstrom g‘ﬁzrm,
(b) Wasserstoffanteil x> in Abhangigkeit des spezifischen Stofflibergangskoeffi-
zienten und des Wasserstoffvolumenstroms gﬁz,in. (c), (e), (g) Wasserstoffanteil
X2 im Biogas, (d), (f), (h) Kohlendioxidanteil xco, im Biogas. Fall 1 (blau), Fall 2
(grain), Fall 3 (rot), Referenzfall aus Abbildung 5.7 (schwarz).
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Fall3 Im dritten Fall wird ein kleinerer spezifischer Stoffiibergangskoeffizient (kj.a =
20h~!) angenommen und der Wasserstoffvolumenstrom des Referenzfalles zuge-
fiihrt, sodass die Stoffiibergangsgrenze verletzt wird (rot in Abbildung 5.8 (b)). Ana-
log zu den vorherigen Féllen zeigen Abbildung 5.8 (g) und (h) den Wasserstoff- und
den Kohlendioxidanteil im Biogas. Das qualitative Verhalten gleicht dem des Refe-
renzfalls. Jedoch liegt der Endwert des Wasserstoffanteils oberhalb der 5 %-Grenze,
da der Ubergang in die Fliissigphase nicht ausreicht. Die Antwortzeit dafiir liegt wie-
der in der Groflenordnung von Tg,s, sodass in diesem Fall der Grenzwert nach 1,7h
verletzt wird. Der Kohlendioxidanteil ist {iber den gesamten Zeitraum auf einem fiir
den Betrieb sicheren Niveau. Auch in diesem Fall ist ein Betrieb im untersuchten Be-
reich nur fiir sehr kurze Zeitspannen moglich, ohne den Grenzwert an Wasserstoff

im Biogas zu tiberschreiten.

Die drei exemplarisch gezeigten Fille unterscheiden sich durch die Art der ange-
sprochenen Limitierung und den Zeitpunkt, an dem diese eintritt. So ist mindestens
im ersten Fall temporar ein Betrieb mit grofseren als den stationdr moglichen Wasser-
stoffvolumenstromen moglich. In den anderen Fallen tritt die Grenzwertiiberschrei-
tung schon sehr frith auf. Die gezeigten charakteristischen Unterschiede zwischen
den dynamischen Antwortverhalten in den verschiedenen Féllen werden im Fol-

genden auch zur Herleitung eines geeigneten Regelungskonzeptes genutzt.

5.3.3 Konzept zur Regelung des zugefihrten
Wasserstoffvolumenstroms

Den Erkenntnissen aus dem vorigen Abschnitt folgend kénnte ein kurzzeitiges Uber-
schreiten der beobachteten Grenzen sinnvoll sein, um den Wasserstoff dem Biogas-
reaktor zeitnah und entsprechend der Produktion zuzufiihren. Wie lange ein derar-
tiger Betrieb moglich ist und welche der beschriebenen Grenzen zuerst limitierend
wirkt, ist a priori nicht bekannt. Aus diesem Grund soll im Folgenden der Einsatz
eines Reglers zum Einhalten der Grenzwerte erldutert werden.

Idee des Regelalgorithmus ist zum einen die Stoffiibergangsgrenze durch Akku-
mulation von Wasserstoff in der Gasphase zu detektieren und zum anderen die Stoff-
wechselgrenze tiber den Kohlendioxidanteil im Biogas zu tiberwachen. Letzteres
kann nicht ausschliefSlich {iber den Wasserstoffanteil im Biogas geschehen. Sobald
dieser reagiert, ist ein Eingreifen oft nicht mehr moglich und es kommt zum Auswa-
schen der Mikroorganismen. Als Messgrofsen fiir das Regelungskonzept werden die
Stoffmengenanteile von Wasserstoff und Kohlendioxid im Biogas herangezogen, da

diese relativ einfach messbar sind.
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Abbildung 5.9: Regelungskonzept zur Einhaltung des Betriebsbereichs bei dyna-
mischer Anderung des zugeflhrten Wasserstoffvolumenstromes.

Das daraus hergeleitete Regelungskonzept ist in Abbildung 5.9 dargestellt. Darin
ist der Wasserstoffvolumenstrom gy, ;, die Stellgrofie des Systems. Falls die Mess-

grofen nahe der Grenzwerte x%3* oder T3, sind, wird dieser durch einzelne unter-

geordnete Regler eingestellt und andernfalls auf den Sollwert g%;eltn eingestellt. Letz-
terer ergibt sich aus externen Anforderungen, z. B. durch die Laufzeit des Elektroly-
seurs als Wasserstoffquelle. In diesem illustrativen Beispiel werden die untergeord-
neten Regler durch einfache PI-Regler ausgefiihrt. In einem konkreten Anwendungs-

fall kénnten aber auch andere Regler eingesetzt werden. Die geregelten Grofien der

untergeordneten PI-Regler gf_’g%n und 8;'1(21%2 werden im vorliegenden Beispiel wie
folgt bestimmt.
oo =k L [ de it = X% — 5.22
8tizin = Kprz - em2 + o Jo G2 mit  epy = X — XH2 (5.22)
1,

t

,CO2 1 . .

Stizm = kpcoa (ecoz to o /0 ecoz d9> mit ecop = xcox — X¢op  (5.23)
1,

Darin sind e, und ecop die jeweilige Regelabweichungen, x;5* der maximal zulds-
sige Wasserstoffanteil und %2, der minimal erlaubte Kohlendioxidanteil im Biogas.
Die Grofsen kp, 12, kp,coz, Ti,m2 und Tj cop sind die festzulegenden Reglerparameter.
Die beiden so berechneten Wasserstoffvolumenstrome beschreiben jeweils den ma-
ximalen Wert beziiglich der zugehorigen Limitierung. Der kleinere Wert von beiden

beschreibt folglich die zuldssige Wasserstoffmenge gy, ;.-
- ocH2  cCO2
Stin = MiN(8 i 8¥izin ) (5.24)

Des Weiteren wird der Sollwert fiir den zuzufiihrenden Wasserstoffvolumenstrom
gggeltn vom Betreiber eingestellt oder er ergibt sich aus anderen Anlagen. Ist dieser
kleiner als der zuvor berechnete maximal zuldssige Wert g}y, ;.. kann der Wasserstoff

mit dieser Rate in die Biogasanlage eingespeist werden. Im anderen Fall wird der
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Tabelle 5.3: Parameter des Reglers flr die Wasserstoffzufuhr in der Simulations-
studie.

Wasserstoffregler:
Proportionale Verstarkung kp, 2 5-10*mol/m3/d
Nachstellzeit Ti 12 0,05d
Kohlendioxidregler:
Proportionale Verstarkung kp,con 5-10°mol/m3/d
Nachstellzeit Ticoz 5d
Sollwerte:
Maximaler Wasserstoffanteil — x§3* 0,05
Minimaler Kohlendioxidanteil xg‘(‘)nz 0,01

zugefiihrte Volumenstrom auf den geregelten Wert entsprechend Gleichung (5.24)

begrenzt. Dieser Zusammenhang wird durch folgende Gleichung abgebildet.

Stiin = Min(855, 8Fiin) (5.25)

Zusétzlich wird fiir die PI-Regler eine einfache Anti-Wind-Up-Methode verwendet,

um so das Aufintegrieren der Abweichungen zu vermeiden, wenn eine Limitierung

aktiv ist.
de
g =0 falls gl =gino (5.26)
de
% =0 falls gﬁZ,in = gf—,llg,fn (527)

Das Prinzip des eingefiihrten Reglers wird im Folgenden anhand der vorherigen
Beispielfélle demonstriert. Die dafiir verwendeten Reglerparameter wurden zuvor
empirisch bestimmt und sind in Tabelle 5.3 gegeben. Die Ergebnisse der Simulations-
studie fiir die drei zuvor diskutierten Félle sind in Abbildung 5.10 zusammengefasst.
Abbildung 5.10 (a) zeigt jeweils die Sollwerte fiir den zugefiihrten Wasserstoffvolu-
menstrom und Abbildung 5.10 (b) den durch den Regler bestimmten Wasserstoffvo-
lumenstrom (Gleichung (5.22)—(5.25)). Die sich daraus ergebenden Wasserstoff- und
Kohlendioxidanteile im Biogas sind in Abbildung 5.10 (c), (e), (g) bzw. (d), (f), (h) ftir
die drei unterschiedlichen Félle gegeben. Dabei sind auch die ungeregelten Falle aus
Abbildung 5.8 jeweils gestrichelt dargestellt. Zusitzlich sind in grau die gewihlten
Grenzwerte x12% und x} eingezeichnet.

Nicht dargestellt ist der geregelte Wasserstoffvolumenstrom fiir den Referenzfall,

da dieser korrekterweise durch den Regler nicht beeinflusst wird.
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Abbildung 5.10: Zeitlicher Verlauf des geregelten Systems nach verschiedenen
Anderungen des zuzufiihrenden Wasserstoffvolumenstroms. (a) Sollwerte des zu-
zuflihrenden Wasserstoffvolumenstroms grl‘{zefn (b) geregelte Werte des Wasser-
stoffvolumenstroms gﬁzlm. (c), (e), (g) Wasserstoffanteil xp im Biogas, (d), (f), (h)
Kohlendioxidanteil xcop im Biogas. Fall 1 (blau), Fall 2 (griin), Fall 3 (rot), jeweils

ungeregelte Falle (gestrichelt).
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Fall 1 Im ersten Fall wird die Stoffwechselgrenze wieder leicht tiberschritten. Die-
ser Fall ist in Abbildung 5.10 in blau dargestellt. Zunéchst entspricht der geregelte
Wasserstoffvolumenstrom dem Sollwert g%e;,in, da beide Grenzwerte nicht erreicht
werden. Bei t = 1,9 d nihert sich der Kohlendioxidanteil dem Grenzwert und der
zugefiihrte Wasserstoffvolumenstrom wird reduziert, sodass der Sollwert des Koh-
lendioxids eingehalten wird (Abbildung 5.10 (b) und (d)). Der sich daraus ergebende
stationdre Wasserstoffvolumenstrom liegt nahe der Stoffwechselgrenze, die in Ab-

schnitt 5.2 gezeigt wurde.

Fall2 Im zweiten Fall soll dem System ein grofierer Wasserstoffvolumenstrom zu-
gefiihrt werden (griin in Abbildung 5.10). Fiir 1,2 h entspricht der eingespeiste Was-
serstoffvolumenstrom dem Sollwert, dann wird durch das zuvor beobachtete Uber-
schwingen der Grenzwert fiir den Wasserstoffanteil im Biogas nahezu erreicht und
der Regler reduziert den zugefiihrten Wasserstoffvolumenstrom. Nachdem das Uber-
schwingen abgeklungen ist, kann wieder der gewtiinschte Wasserstoffvolumenstrom
zugefiihrt werden. Der weitere Verlauf entspricht dem zuvor untersuchten Fall 1. Im
gesamten Zeitraum wird der Grenzwert von 5 % Wasserstoffanteil im Biogas durch

den Regler eingehalten.

Fall 3 Die Ergebnisse des dritten Falls mit einem reduzierten spezifischen Stoff-
iibergangskoeffizienten sind in Abbildung 5.10 in rot dargestellt. Der zugefiihrte
Wasserstoffvolumenstrom wird reduziert, wenn der maximale Wert fiir den Wasser-
stoffanteil nahezu erreicht ist (Abbildung 5.10 (b) und (g)). Der resultierende statio-
ndre Wasserstoffvolumenstrom entspricht dem maximal moglichen Wert, der auch

aus der stationdren Analyse (Abbildung 5.5) ermittelt werden kann.

Insgesamt konnte durch die Fallstudie gezeigt werden, dass mithilfe des vorgeschla-
genen Reglers sowohl die Stoffwechsel- als auch die Stoffiibergangsgrenze einge-
halten werden koénnen, sodass auch ein voriibergehender Betrieb mit hoheren Was-
serstoffvolumenstromen moglich ist. Durch die einfache Reglerstruktur kann dieser
ggf. leicht in realen Féllen zur Anwendung gebracht und auch durch andere unter-

geordnete Regler erweitert werden.

5.4 Fazit

Die diskutierte Simulationsstudie zeigt das Potential der Wasserstoffeinspeisung in
Biogasanlagen auf. In der stationdren Analyse konnten zwei qualitativ unterschied-

liche Limitierungen festgestellt werden. Zum einen resultiert die Stoffwechselgrenze
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aus der Limitierung von anorganischem Kohlenstoff fiir die hydrogenotrophe Me-
thanisierungsreaktion. Zum anderen kann bei begrenztem Wasserstoffiibergang in
die fliissige Phase dieser nicht vollstaindig umgesetzt werden. Dabei wurden die mi-
krobielle Gemeinschaft durch den zugefiihrten Wasserstoff bis zu der Stoffwechsel-
grenze nur wenig beeinflusst.

Im Rahmen der dynamischen Analyse wurden die unterschiedlichen Prozesse mit
den zugehorigen Antwortzeiten diskutiert. Aus den qualitativen Unterschieden der
dynamischen Systemantwort auf verschiedene Storungen wurde ein Regelungskon-

zept zur Einhaltung der identifizierten Grenzen vorgeschlagen.
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Kapitel 6
Zusammenfassung

Gegenstand der vorliegenden Arbeit ist die Betriebsfiihrung und Gestaltung von
Biogasanlagen auf Basis des Anaerobic Digestion Model No. 1 (ADM1). Hintergrund
der Analysen ist die Moglichkeit der Flexibilisierung von Biogasanlagen, die sich aus
der Notwendigkeit ergeben, Schwankungen in der Erzeugung elektrischer Energie
aus Windkraft- oder Photovoltaikanlagen auszugleichen und so zu einer zuverlas-
sigen Energieversorgung beizutragen. Konkret wurden in den gezeigten Untersu-
chungen jeweils ein Konzept zur Flexibilisierung von Biogasanlagen betrachtet.

Im ersten Konzept wird die Biogasanlage konstant in einem optimalen Arbeits-
punkt betrieben, das erzeugte Biogas vor Ort gespeichert und bei Bedarf in einem
Blockheizkraftwerk genutzt. Zur Auswahl dafiir geeigneter Betriebspunkte wurde
in der vorliegenden Arbeit eine einheitliche Darstellung des Betriebsverhaltens von
Biogasanlagen vorgeschlagen. Mithilfe dieser Betriebscharakteristiken kénnen die
moglichen Betriebspunkte im Hinblick auf die Substratausnutung (Methanausbeu-
te) und die Leistungsdichte des Reaktors (spezifischer Methanvolumenstrom) be-
schrieben und so in Abhédngigkeit der Substrat- und Investitionskosten ausgewahlt
werden. Des Weiteren erlauben die Betriebscharakteristiken eine einheitliche Bewer-
tung von verschiedenen Reaktorkonzepten und kénnen so zur Gestaltung von ef-
fizienten Biogasanlagen herangezogen werden. Dabei wurden die grundsitzlichen
Einfliisse der Reaktionsfithrung aufgezeigt: Sowohl eine Ortliche als auch eine zeitli-
che Verteilung der Reaktion fiihren zu einer Erh6hung der Methanausbeute. Gleich-
zeitig wird dabei aber auch die maximal zu erreichende Rate der Methanerzeugung
reduziert. AuSerdem wurde in der vorliegenden Arbeit verdeutlicht, dass in Syste-
men, die durch zusatzliche Apparate oder Einbauten die mikrobielle Biomasse lan-
ger im System halten, betrdchtliche Erhohungen des maximal erzeugbaren Methan-
stroms und auch hohere Methanausbeuten erzielt werden. Bei dem Einsatz ist jedoch
zwischen dem apparativen und prozesstechnischen Mehraufwand der komplexeren
Konfigurationen und den aufgezeigten Verbesserungspotentialen abzuwégen. Fiir
ein jeweils betrachtetes Substrat kann mithilfe des gezeigten Ansatzes der Einfluss
der Konfigurationen auch quantifiziert werden, sodass die Auswahl der Konfigura-
tion auf dieser Grundlage fundiert erfolgen kann.

Die zweite Form der Flexibilisierung von Biogasanlagen, die im Rahmen der Ar-
beit betrachtet wurde, ist der dynamische Betrieb zur bedarfsgerechten Gaserzeu-

gung. Jedoch ist die Ethohung der Gasproduktion durch Anpassung des zugefiihr-
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ten Substratvolumenstroms nur bis zu einer bestimmten Grenze moglich. Das Uber-
schreiten dieser wiirde zu ldngeren Systemausfallzeiten fithren. Die genaue Lage die-
ser Betriebsgrenze ist in realen Anlagen jedoch unbekannt und kann folglich nicht di-
rekt zur Betriebsfiihrung herangezogen werden. Stattdessen wurde in der vorliegen-
den Arbeit der Ansatz verfolgt, aus dem dynamischen Ubergangsverhalten bei Last-
wechseln mithilfe verschiedener Messgrofien entsprechende Informationen abzulei-
ten. Ziel dabei war die frithzeitige Detektion des ungewollten Uberschreitens der
Betriebsgrenze und so die rechtzeitige Einleitung von entsprechenden Gegenmaf3-
nahmen. In der Analyse konnte gezeigt werden, dass die Diagnose von Lastwechseln
mithilfe des austretenden Biogasvolumenstroms oder des Wasserstoff-Partialdrucks
in den meisten Fillen nicht sinnvoll ist. Es werden hierbei entweder eine Vielzahl
von zuldssigen Lastwechseln falschlicherweise oder unerwiinschte Lastwechsel zu
spét detektiert. Die Verwendung des pH-Wertes oder des Methan-zu-Kohlendioxid-
Verhiltnisses im Biogas zur Diagnose von Lastwechseln fiihrt zwar in vielen Fillen
zum gewdiinschten Ergebnis, kann jedoch durch eine Kombination beider Grofien
deutlich verbessert werden. Insgesamt zeigte das Verhéltnis zwischen der Konzen-
tration der fliichtigen Fettsduren und der Alkalinitdt (FOS/TAC) das beste Ergebnis.
Diese GrofSe kann bei einer Vielzahl von Lastwechseln sinnvoll eingesetzt werden.
Lediglich beim Anfahren werden auch zulissige Lastwechsel falschlicherweise de-
tektiert.

Gegenstand des dritten Kapitels der Arbeit ist die Flexibilisierung durch Aufwer-
tung von Biogas zu Biomethan, welches anschliefSend in das Erdgasnetz eingespeist
werden kann. Hierdurch kann die Nutzung sowohl zeitlich als auch &rtlich von der
Erzeugung entkoppelt werden. Eine Verfahrensvariante in diesem Kontext ist die
direkte Einspeisung von Wasserstoff in Biogasanlagen und die Methanerzeugung
durch ohnehin vorhandene Mikroorganismen. In der vorliegenden Arbeit wurden
zwei Prozesse untersucht, die im Betrieb limitierend wirken. Dies ist zum einen die
Stoffwechsellimitierung, bei der der mikrobielle Abbau gestort wird, und zum an-
deren die Stoffiibergangslimitierung, bei der der Wasserstoff nicht in ausreichendem
Maf in die Fliissigkeit gelangt. In Abhédngigkeit des erreichbaren Stoffiibergangs in
einem konkreten Reaktor ergibt sich daraus die maximal kontinuierlich abbauba-
re Wasserstoffmenge. Im zweiten Teil der Analyse wurde die dynamische Zufuhr
von Wasserstoff betrachtet. Dabei wurde gezeigt, dass diese Grenzen auch voriiber-
gehend iiberschritten werden kénnen. Das dynamische Ubergangsverhalten wurde
analysiert und zugehorige charakteristische Antwortzeiten mit den korrespondie-
renden Prozessen aufgezeigt. Basierend auf diesen Erkenntnissen wurde des Weite-

ren ein Regelungskonzept vorgeschlagen, mit dem die Anforderungen an eine funk-
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tionierende biologische Methanisierung des zus&tzlichen Wasserstoffs gewéhrleistet
werden kann.

Durch den Modelleinsatz konnte das komplexe System mit der Vielzahl an betei-
ligten Prozessen umfassend untersucht werden. Im Rahmen der vorliegenden Ar-
beit wurden dabei zwei wichtige Ergebnisse erzielt. Zum einen wurden grundsétzli-
che Mechanismen und Wechselwirkungen aufgezeigt und herausgestellt. Dies sind
beispielsweise der Einfluss der ortlichen oder zeitlichen Verteilung der Reaktions-
fithrung, die auftretende Dynamik nach Lastwechseln oder die Limitierungen bei
der Einspeisung von zusitzlichem Wasserstoff. Die vorliegende Arbeit liefert damit
hilfreiche Hinweise fiir experimentell arbeitende Gruppen bei der Deutung ihrer
Befunde, aber auch fiir die Durchfiihrung zukiinftiger Experimente. Zum anderen
wurden unter Zuhilfenahme des Modells wichtige Diagramme vorgeschlagen, die
ausgehend von punktuell verfligbarem Expertenwissen das Betriebsverhalten der
Reaktoren beschreiben. Sie konnen direkt zur Gestaltung und Betriebsfithrung von
Biogasreaktoren herangezogen werden, bilden aber auch eine wichtige Basis fiir zu-
kiinftige Analysen. So ist die Darstellung des Betriebsverhaltens in Form von Be-
triebscharakteristiken auch fiir experimentelle Analysen sinnvoll. Im Rahmen derer
konnten in folgenden Arbeiten auch weitere Faktoren, wie z. B. die Zusammenset-
zung des Substrates, beriicksichtigt werden. Auch die Darstellung der Einfliisse von
speziellen Diagnoseregeln fiir den dynamischen Betrieb durch die vorgeschlagenen
Diagnoselandkarten sollte in folgenden Arbeiten wieder aufgegriffen werden. Sie
kann auch fiir komplexere Diagnoseverfahren, wie z. B. fiir Regelungskonzepte, ver-
wendet werden. In diesem Kontext sollte zukiinftig auch das erneute Anfahren nach
einer Intervention mit berticksichtigt werden.

Insgesamt gibt die vorliegende, modellbasierte Studie wichtige Hinweise fiir die
Gestaltung und den Betrieb von Biogasanlagen. So konnen beispielsweise die Er-
gebnisse iiber Messgrofien zur Diagnose von unzulédssigen Lastwechseln oder das
Regelungskonzept fiir die Wasserstoffeinspeisung unmittelbar in grofiskaligen An-
lagen Einsatz finden. Beztiglich anderer Aspekte bildet sie eine fundierte Basis ftir

weiterfithrende Analysen.
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Anhang A
Simulationsparameter

Tabelle A.1: Stochiometrische Parameter fir Abwasser aus Batstone et al. (2002)
und Maissilage aus Wichern etal. (2008)

Prozess j Parameter Werte
Kap. 2 Kap. 3-5
Abwasser Maissilage
1 Desintegration fsic 0,1 0,0253
fic 0,2 0,0709
fenc 0,2 0,7852
frec 0,2 0,0932
fLic 0,3 0,0253
4 Hydrolyse von Lipiden fFaLi 0,95 0,95
Abbau von frH2,5u 0,19 0,19
Einfachzucker fBusu 0,13 0,13
f Pro,Su 0127 0/27
Facsu 041 0,41
YSu 0/1 0,1
6 Abbau von Aminosduren  fip Aa 0,06 0,06
fva,Aa 0,23 0,23
fBu,Aa 0,26 0,26
f Pro,Aa 0/05 0/05
f Ac,Aa 0/4 0 ,4
Yaa 0,08 0,08
7 Abbau von langkettigen Yra 0,06 0,06
Fettsduren
8,9 Abbau von Valerat und Ycu 0,06 0,06
Butyrat
10  Abbau von Propionat Yrro 0,04 0,04
11  Abbau von Acetat Yac 0,05 0,05
12 Abbau von Wasserstoff Yo 0,06 0,06
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Tabelle A.2: Kinetische Parameter fir Abwasser aus Batstone etal. (2002) und

Maissilage aus Wichern et al. (2008)

Prozess j Parameter Werte Einheit
Kap.2  Kap.3-5
Abwasser Maissilage
1 Desintegration kais 0,5 0,5 d-!
2 Hydrolyse von Knyd,ch 10 10 d-!
Kohlenhydraten
3 Hydrolyse von Khyd,Pr 10 10 d-!
Proteinen
4 Hydrolyse von Knyd,Li 10 10 d-!
Lipiden
5 Abbau von Km,Su 30 30 gCOD-gCOD~!.d !
Einfachzucker Kssu 0,5 0,5 kgCOD-m_3
6 Abbau von km Aa 50 50 gCOD- gCOD_1 d-1
Aminosduren Ks Aa 0,3 0,3 kgCOD- m—3
7 Abbau von km Fa 6 6 gCOD-gCOD~1.d~!
langkettigen KgFa 0,4 0,4 kgCOD-m~3
Fettsiuren Kimpra 5107 5.1076 kgCOD'm 3
89  Abbauvon Km,ca 20 20 gCOD-gCOD~1.d!
Valerat
und Butyrat Ks,ca 0,2 0,3 kgCODnF3
Kimpcs  1:107° 1-107° kgCOD-m~3
10 Abbau von km pro 13 4 gCOD- gCOD_1 d-1
Propionat Ks pro 0,1 0,1 kgCOD-m 3
Kim2pro 3,510 3,5:10°° kgCOD-m~3
11 Abbauvon km Ac 8 41 gCOD-gCOD~1.d!
Acetat Ks Ac 0,15 0,15 kgCOD'm~3
PHyp 11 7 7
PHLL 11 6 6
Kinmsac ~ 0,0018 0,0018 kmol-m—3
12 Abbau von km 12 35 5 gCOD- gCOD_1 d-1
Wasserstoff Ks o 7-10~° 7-10-6 kgCOD'm~3
PHyL 12 6 6
PH 12 5 5
5-10 pHUL,]- 55 55
pHLL/]« 4 4
5-12 Ksn,j 1074 1074 kmol-m~3
13-19 Absterben von Kdec,j 0,02 0,02 d-!

mikr. Biomasse
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Tabelle A.3: Physikalische Parameter und Zusammensetzung der bilanzierten
Komponenten (Batstone etal., 2002)

Parameter Werte Einheit
Saurekonstanten
Valeriansdure Kava 10486 kmol-m—3
Buttersaure KaBu 10482 kmol-m—3
Propionsédure Kapro 10488 kmol-m—3
Essigsdure Ka,Ac 10476 kmol-m—3
Ammonium-Ion K 1079%.ex % - l) ) kmol-m~3
a,NH4 P 598K — T mol-m
Kohlensdure Kocor 107%%.exp (7646’“]“1 ﬁ — %)) kmol-m—3
Ionenprodukt Kw 10~ 4.exp (559012 ol (ﬁ - %) ) (kmol-m~3)?
Wasser
Henry-Konstanten
Wasserstoff K 0,00078- ( 180 g (L - l) ) kmol-m3-bar~!
nm 0, exp R 28K T mol-m-=-bar
Methan Kycpa 0,0014-exp ( 7142;;0 ol (ﬁ - %) ) kmol-m~3-bar~!
Kohlendioxid Kycop 0,035-exp (—19411{% ﬁ %) ) kmol-m~3-bar™!
Rohrwiderstand kp 5.10% m3.d~1-bar ~!
Gasauslass
spez. Stoffiiber- kpa 200 d-t
gangskoeffizient
Stickstoffgehalt
Aminosduren Naa 0,007 kmol-kgCOD™ 1
mikrobielle Npac 0,00625 kmol'kgCOD_1
Biomasse
Kohlenstoffgehalt
Einfachzucker Csu 0,0313 kmol-kgCOD~!
Aminosduren Caa 0,03 kmol-kgCOD~!
Valerat Cva 0,024 kmol-kgCOD’1
Butyrat Chu 0,025 kmol-kgCOD !
Propionat Cpro 0,0268 kmol-kgCOD~!
Acetat Cac 0,0313 kmol-kgCOD~!
Methan Ccha 0,0156 kmol-kgCOD~!
Spez. COD-Gehalt
Valerat Mcobva 208 kgCOD-kmol !
Butyrat Mcop,Bu 160 kgCOD-kmol !
Propionat Mcop,pro 112 kgCOD -kmol™ 1
Acetat Mcop,ac 64 kgCOD -kmol™ 1
Methan Mcop,cHa 64 kgCOD-kmol’1
Wasserstoff Mcop 2 16 kgCOD-kmol’1
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