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1 Einleitung und Zielsetzung

Die anaerobe Stabilisierung von Schlammen und Abwéassern ist das é&lteste
bekannte Verfahren zur Abwasser- und Schlammbehandlung.

Vor etwa 100 Jahren wurde in Deutschland der erste Emscherbrunnen zur
Schlammstabilisierung aus der aeroben Abwasserreinigung in Betrieb genommen
/1]

Erst deutlich spater wurden die Vorteile der Anaerobtechnik, namlich die geringe
Schlammbildung und die Bereitstellung des Energietragers Biogas, nicht nur fir
die Vergarung feststoffreicher Substrate (Schlamm und Gulle), sondern auch fir
die Behandlung industrieller Abwésser erkannt.

Zunehmendes Umweltbewusstsein und finanzieller Druck durch steigende
Abwassergebihren und Entsorgungskosten fur organische Reststoffe forderten
den Einzug der Anaerobtechnik in die Lebensmittelindustrie.

Gerade dort fallen bei zahlreichen Prozess- und Verarbeitungsschritten
organische Reststoffe und organisch hoch belastete Abwésser an. Der erste
Schritt vor einer weiteren Behandlung der anfallenden organischen Fraktionen ist
eine genaue Erfassung der Reststoffe aus den verschiedenen
Produktionsschritten und eine Untersuchung bezuglich ihrer Eignung auf
Vergarbarkeit /2, 3/. AnschlieBend erfolgt eine Kanalisierung der organischen
Fraktionen in Fest- und Flissigphase.

Ein Grol3teil der organischen Feststofffraktionen wird aul3erbetrieblich
weiterbehandelt (landwirtschaftliche anaerobe Behandlung) oder als Futtermittel
verwertet. Fur die meisten Abwéasser muss vor dem Ableiten in eine Klaranlage
oder den Vorfluter eine innerbetriebliche Vorbehandlung zur Reduzierung der

organischen Fraktion stattfinden.

Das Hauptaugenmerk bei der Gestaltung der Verfahren und Reaktoren zur
anaeroben Behandlung der Abwasser richtet sich dabei nach der Effizienz, d.h.
dem organischen Abbaugrad der Verfahren, in Abhangigkeit von der Zeit.

Um lange Verweilzeiten und grofBe Volumina der Anlagen bzw. eine

Auschwaschung der Miokroorganismen zu vermeiden, wurden in neuerer Zeit
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zahlreiche Verfahren und Reaktortypen entwickelt mit dem Hauptziel, Biomasse
anzureichern.

Vor allem bei der industriellen Abwasserreinigung ist die Biomasseanreicherung
von groRer Bedeutung, um bei hohen hydraulischen Belastungen, d.h.
hydraulischen  Verweilzeiten, die unterhalo der Generationszeit der

Mikroorganismen liegen, eine Auswaschung der Mikroorganismen zu vermeiden.

Zur Biomasseanreicherung stehen prinzipiell zwei Méglichkeiten zur Verfligung,
namlich eine Ruckhaltung der Mikroorganismen durch Abscheidevorrichtungen
(z.B. Kontaktschlammverfahren, UASB-Reaktor, IC-Reaktor) oder die Fixierung
der Mikroorganismen auf geeigneten Aufwuchsflachen (z.B. FlieRBbettreaktor,
Festbettreaktor).

Dabei ist der technische wund finanzielle Aufwand, die Ziele der
Biomasseanreicherung, Verweilzeitverklirzung und Leistungssteigerung zu

erreichen, sehr hoch.

Neben den verfahrenstechnischen Aspekten zur Leistungssteigerung ist die
Erhéhung der Betriebssicherheit bei anaeroben Verfahren von grol3er Bedeutung.
Aufgrund der geringen Vermehrungsraten der Mikroorganismen und der streng
einzuhaltenden Milieubedingungen ist die Gefahr der Uberlastung des anaeroben
Abbauprozesses oft gegeben.

Die Uberlastung von anaeroben Anlagen kann bis zum Stillstand des
Produktionsbetriebes fuhren, wenn geforderte Grenzwerte im Ablauf nicht mehr

eingehalten werden kénnen.

Allen Anlagentypen sind die Probleme der Uberlastung gemeinsam. Ursache fir
Uberlastungen sind schwankende organische Konzentrationen im Zulauf oder
wechselnde Abwasserzusammensetzung. Beginnende Uberlastungen werden oft
zu spat erkannt, da keine Kenntnis Uber die organische Belastung des Zulaufes
vorhanden ist. Die Folge ist nicht selten ein vollstandiger Zusammenbruch des
anaeroben Abbaus.

Zudem ist bisher keine geeignete Prozessanalytik verfugbar, die schnell und
zuverlassig Uberlastungszustande, unabhangig von der Abwasserzusam-

mensetzung und dem Reaktortyp, erkennt und vermeiden hilft. Oft ist die
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Leistungsfahigkeit der Abwasserreinigung eng verbunden mit der Kenntnis und

dem Engagement des zustandigen Anlagenbetreibers.

Der erste Teil dieser Arbeit beschaftigt sich mit der Biomasseanreicherung. Ziel ist
es, geeignete Tragermaterialien auf organischer Basis oder Tragermaterialien, die
als Reststoff anfallen, zu finden, und bezlglich Ihrer Eignung zum anaeroben
Abbau organischer Inhaltsstoffe zu testen, im Vergleich zu herkdmmlichen
Festbettmaterialien.

Neben finanziellen Vorteilen sollen die Tragermaterialien schnelles Anwachsen
der Mikroorganismen ermoglichen und hohe Betriebssicherheit bei guter
Durchstromung gewabhrleisten.

Die Untersuchungen zu den verschiedenen Tragermaterialien werden mit

industriellem Abwasser eines kartoffelverarbeitenden Betriebes durchgefihrt.

Mit einem geeigneten Tragermaterial soll anschlieend eine Versuchsanlage
betrieben werden, mit dem Ziel, aussagekréftige Prozessparameter zu finden, die
Uberlastungen frithzeitig erkennen und vermeiden helfen. Die betreffenden
Parameter sollen mit vertretbarem technischen, zeitlichen und finanziellen

Aufwand Eingang in eine Online-Prozessanalytik finden.

Um neben der Online-Prozessanalytik auch das menschliche Wissen uber die
Verfahrensablaufe und den Prozesszustand, wie es etwa ein Klaranlagenbetreiber
sich ereignet hat, integrieren zu konnen, wird die Einsatzmdglichkeit des Fuzzy-
Control untersucht.

Zusammen mit der Online-Prozessanalytik und dem Aufbau und der Adaption
einer Wissensbasis wahrend dem Betrieb einer Versuchsanlage soll ein
Regelungssystem entwickelt werden, das hohe Betriebssicherheit und
Anlagenverfugbarkeit ermoglicht.

Friihzeitige Uberlastungserkennung und —vermeidung sowie eine Anpassung des
Regelungssystems an stark unterschiedliche organische Abwasserbelastungen
sind die Hauptzielsetzung. Die Wissensbasis soll weder anlagen- noch

abwasserspezifisch sein, sondern eine grof3e Einsatzbreite ermdglichen.



2 Grundlagen des anaeroben Abbaus organischer
Substanzen

Im folgenden Abschnitt werden die biochemischen Grundlagen des anaeroben
Abbaus organischer Substanzen und Abwasserinhaltsstoffe, die Vorgénge in den
einzelnen Phasen des anaeroben Abbaus, der Prozessablauf und zahlreiche

Einflussfaktoren und deren Auswirkungen auf den Abbauprozess néher betrachtet.

2.1 Vergleich des aeroben und anaeroben Abbaus

Fur die Dbiologische Umsetzung der organischen Substanzen und
Verunreinigungen im Abwasser gibt es zwei verschiedene Mdglichkeiten, namlich
eine  Umsetzung unter Anwesenheit von Sauerstoff (aerober Abbau,
Denitrifikation) oder unter Abwesenheit von Sauerstoff (anaerober Abbau,
Fermentation). Beide Moglichkeiten des mikrobiellen Abbaus organischer
Substanzen unterscheiden sich wesentlich in der Kohlenstoffbilanz, der

Energiebilanz und den beim Reinigungsprozess anfallenden Reststoffmassen.

org. Kohlenstoff

im Abwasser
or_g. lz%hlenstoff 100%
im Abwasser
100 % Kohlenstoff im

CO2~50 %

90-95%

K ohlenstoff

Restkohlengoff im Klar SCE"amm Restkohlenstoff K ohlenstoff im

. ~50% im Ablauf UberschuRschlamm

im Ablauf ~1 % 1-509 1-50
aerober Abbau anaerober Abbau

Abbildung 2-1: Kohlenstoffbilanzen des mikrobiellen Abbaus

Kohlenstoff im Biogas
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Kohlenstoffbilanz:

Von dem zugefuhrten Kohlenstoff im organischen Material werden beim
anaeroben Abbau 90-95 % zu Biogas umgesetzt, ein bis funf Prozent des
Kohlenstoffes werden zum Aufbau von Mikroorganismenmasse umgesetzt
(Uberschussschlamm) und weitere ein bis finf Prozent Restkohlenstoff findet sich
im Ablauf wieder.

Beim aeroben Abbau hingegen Dbetragt der Kohlenstoffanteil im
Uberschussschlamm 50 %, etwa 50 % des Kohlenstoffanteils werden zu
Kohlendioxid veratmet und nur etwa ein Prozent Restkohlenstoff ist im Ablauf
enthalten (Abbildung 2-1).

Energiebilanz und Reststoffmengen:

Nachfolgend werden am Beispiel von Glucose die Energiebilanz und die

anfallenden Reststoffmengen des aeroben und anaeroben Abbaus dargestellt /4/.

(a) Veratmung von Glucose (100 % C) zu Kohlendioxid (50 % C) unter Bildung

von Uberschussschlamm (50 % C) in einem Hochlastverfahren:

1 Mol Glucose + 3 Mol O, = 3 Mol CO, + 3 Mol H,O + 0,5 Mol Glucose als Biomasse
2870 kJ/mol = 890 kJ als Warme + 1980 kJ in Biomasse

(b) Vergarung von Glucose (100 % C) zu Methan und Kohlendioxid (95 % C) unter

Bildung von wenig Uberschussschlamm (5 % C):

1 Mol Glucose = 2,85 Mol CH, + 2,85 Mol CO, + 0,05 Mol Glucose als Biomasse
2870 kJ/mol = 2360 kJ in Biogas + 312 kJ als Warme  + 198 kJ in Biomasse

Beim aeroben Verfahren wird etwa ein Drittel des Energieinhaltes als Warme
freigesetzt und mit dem Abgas (CO,) abgefihrt, zwei Drittel werden Uber ATP-
Bildung in Phosphoanhydridbindungen konserviert und zur Biomasseneubildung
verwendet.

Bei der Vergarung werden nur 7 % des Energieinhaltes in der Biomasse fixiert
weitere 11 % gehen als Warme verloren und 82 % stehen in Form von Biogas als
Energietrager einer energetischen Verwertung zur Verfugung /4/. Grund fur diese

Energiebilanz ist der entscheidende biochemische Schritt des mikrobiellen Abbaus
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von organischen Substanzen, namlich der Abspaltung von Wasserstoff, der mit
Hilfe eines Tragersystems (z.B. NAD - NADH,) auf einen Wasserstoff-Akzeptor
Ubertragen wird.

Beim aeroben Stoffwechsel steht den Mikroorganismen Sauerstoff als
Wasserstoff-Akzeptor zu Verfiugung. So koénnen bei der Veratmung die
energiearmen Endprodukte Wasser und Kohlendioxid unter hohem Energiegewinn
der aeroben Mikroorganismen gebildet werden. Daraus resultiert die starke
Bildung von Uberschussschlamm /5/.

Beim anaeroben Stoffwechsel hingegen fehlt Sauerstoff als terminaler
Wasserstoff-Akzeptor. Der Wasserstoff muss daher auf ein endogen
bereitgestelltes Substrat Ubertragen werden. Beim anaeroben Abbau von Glucose
z.B. wird der Abbauweg schon nach der ersten Stufe, der Glycolyse,
abgebrochen, so dass das in der Glycolyse entstehende Pyruvat als
Ausgangsmaterial fur verschiedenste weitere Abbauwege dient (alkoholische

Garung, Milchsauregérung, Buttersauregarung...)/6/.

aerob anaerob
f reduktive
Wasserstoft- Atmung Desulfrikation Denitrifikation Methanbildung
akzeptoren
oA AN A A
H] (H] [H] (H]
Wasserstoff-  z.B. Glucose H,, org. Sauren  z.B. Methanol H,, org. Sauren
donatoren

Abbildung 2-2: Vergleich zwischen aeroben und anaeroben Abbau mit
verschiedenen anorganischen Wasserstoff-Akzeptoren /5/

Neben diesen endogenen Wasserstoff-Akzeptoren sind verschiedene
Mikroorganismengruppen sowohl aerob als auch anaerob in der Lage,
anorganische Stoffe als Wasserstoff-Akzeptoren zu verwenden. Die
verschiedenen anorganischen Wasserstoff-Akzeptoren sind in nachfolgender
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Abbildung 2-2 dargestellt. Der Energiegewinn bei diesen Umsetzungen ist grof3er,
da die Endprodukte energiearmer sind.

Fur die biologische Abwasserreinigung sind sowohl aerobe als auch anaerobe
Verfahren geeignet. Je nach Abwasserzusammensetzung und organischer
Belastung, aber auch gefordertem Endreinigungsgrad werden die Verfahren

einzeln oder in Kombination eingesetzt.

Tabelle 2-1: Bewertungs- und Auswabhlkriterien fir aerobe und anaerobe
Abwasserreinigungsanlagen

Aerobe Verfahren

Anaerobe Verfahren

Anlagenkosten

Gering; einfache Bauweise,

offene Betonbehélter.

Hoch; geschlossene, gasdichte Bauweise,

meist aus Edelstahl oder Kunststoff.

Platzbedarf

Hoch; flache Becken mit

grof3er Oberflache.

Gering; schlanke, hohe Behélter.

Betriebskosten

Sehr hoch; starker Sauer-
stoffeintrag; Entsorgung des
Uberschussschlammes.

Gering; Heizen und Durchmischen des
Reaktors; hohe Erlése durch entstehendes

Biogas; kaum Uberschussschlamm.

Geringer; empfindlichere Biozdnose etwa bei

Verfahrensstabilitat | Sehr hoch.
Substrat- oder Temperaturschwankung.
Gering;  starkes  Mikro- | Lange; hohe Generationszeiten, langsames
) organismenwachstum durch | Wachstum der Mikroorganismen durch
Anfahrzeit ) . ) . .
hohen Energiegewinn und | geringen Energiegewinn; dadurch
energiearme Endprodukte. | energiereiche Endprodukte.
Nicht geeignet bei hohen Stickstofffrachten;
Abwasserzusam- Keine Einschrankung, u.U.|besonders geeignet bei hohen organischen
mensetzung Zusatz von Kohlenstoff. Frachten durch Energiegewinn in Form von

Biogas.

Endreinigungsgrad

Reinigung bis auf Direkt-

einleiterqualitat moglich.

Vorreinigung hochbelasteter Abwéasser; zu
lange Verweilzeit bei geringer Belastung, um

Direkteinleiterqualitét zu erreichen.

So werden hochkonzentrierte Abwasser je nach Nitratbelastung aerob oder
anaerob zum Abbau des groRten Teils der Schmutzfracht vorbehandelt, wenig
belastete Abwasser werden einer aeroben Endreinigung zugefuhrt. Dies ist
einerseits in den Investitionskosten fur den Bau der Anlage, den Betriebskosten,
den Kosten fir die Beseitigung des anfallenden Uberschussschlammes, dem

Platzbedarf und andererseits in der Stabilitdit der den Verfahren
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zugrundeliegenden Biologie begriindet /4/. Die Tabelle 2-1 gibt eine Ubersicht

Uber die wichtigsten Entscheidungskriterien fir aerobe oder anaerobe Verfahren.

2.2 Biochemische Vorgange beim anaeroben Abbau

Hochmolekulare und polymere Substanzen
Kohlehydrate, Fette, Proteine

< Exoenzyme <>

A 4
Geloste Monomere und Polymere
Aminosauren, langkettige Fettsauren, Zucker
/Verséuernde@

\ Bakterien

A 4
Organische Sauren, Alkohole,
Ammomium, Sulfid

Acetogene
Bakterien

( Essigsaure )« > H,, CO, )
o
) 0
< Methanogene Bakterien <> % 8
9 D0 O
o n o
C © O
o L C
N ©
v Y 3 <
S [}
CH, + H,0 CH, + CO, =

Abbildung 2-3: Mikrobiologischer Weg des mehrstufigen anaeroben Abbaus
organischer Materialien zu Biogas

Beim anaeroben Abbau organischer, hochmolekularer Substanzen zu Methan und

Kohlendioxid sind verschiedene Mikroorganismengruppen beteiligt. Die Abbildung
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2-3 zeigt schematisch den mehrstufigen anaeroben Abbau, die beteiligten

Mikroorganismengruppen und die entstehenden Abbauprodukte.

Grundsatzlich lassen sich die Abbauvorgange in die vier Hauptschritte Hydrolyse,
Acidogenese, Acetogenese und Methanogenese unterteilen. Die einzelnen
Teilschritte unterscheiden sich nicht nur hinsichtlich beteiligter Mikroorganismen
und entstehender Produkte, sondern auch wesentlich durch die notwendigen
Milieubedingungen. Die einzelnen Phasen des Abbaus werden nachfolgend naher

erlautert.

2.2.1 Hydrolyse der organischen Substanzen

In dieser ersten Phase des anaeroben Abbaus werden die hochmolekularen
Substanzen Polysaccharide, Lipide und Proteine durch fakultativ und obligat
anaerobe Mikroorganismen in niedermolekulare l6sliche Bruchstiicke zerlegt, wie
Einfachzucker, Oligosaccharide, Glycerin, langkettige Fettsduren, Aminosauren,
Di- und Oligopeptide. Diese Umwandlung erfolgt durch extrazellulare Enzyme
(Hydrolasen) der versauernden Bakterien /7/. Die fakultativ anaeroben
Mikroorganismen verbrauchen den restlichen im Abwasser gel6sten Sauerstoff
und fihren somit ein ausreichend tiefes Redoxpotential herbei, das fir obligat
anaerobe Mikroorganismen unabdingbar ist.

Die Hydrolyse der meisten Biopolymere bendtigt wenige Stunden (Kohlehydrate)
bis zu wenigen Tagen (Proteine, Lipide). Materialien mit einem hohen Anteil an
Lignocellulose und Lignin werden nur langsam und unvollstandig abgebaut, da
Lignin anaerob nicht gespalten werden kann und somit hemmend auf die
Hydrolyse der inkrustierten Polysaccharide Cellulose und Hemicellulose wirkt /8/.
In diesem Fall kann die Hydrolyse zum geschwindigkeitslimitierenden Schritt in der
Kette des anaeroben Abbaus werden. Durch alkalische Vorbehandlung der
Ligninfraktion wird ein Aufweichen der Lignocellulosestruktur erreicht, und die
Bindungen zwischen Lignin und Hemicellulose werden gelést. Nach Herauslésen
der alkaliloslichen Hemicellulosefraktion aus dem Verbund entstehen
Angriffsstellen fur die enzymatische Hydrolyse /2/.
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2.2.2 Reaktionen der Saurebildung

Die in der Hydrolysephase gebildeten Monomere und Oligomere werden von den
gleichen Bakterien, deren Exoenzyme in der Hydrolysephase wirken,
aufgenommen und weiter abgebaut. Den Hauptteil der entstehenden Produkte
bilden Carboxylsaduren, wie Essigsaure, Propionsaure und Buttersdure. Zudem
werden auch Milchsaure, Alkohole, Wasserstoff und Kohlendioxid bzw.
Hydrogencarbonat gebildet.

Die Hohe des Wasserstoffpartialdruckes bestimmt wahrend dieses Abbauschrittes
in deutlichem MalRe die Zusammensetzung der entstehenden Garprodukte. Je
hoher der Wasserstoffpartialdruck ist, desto weniger entstehen Essigsaure und
Wasserstoff, es werden in vermehrtem Mal3e reduziertere Verbindungen wie
Propion-, Butter-, Valerian- oder Capronsaure gebildet /9/. Die in der Acidogenese
(Saurebildung) entstehenden Produkte sind auch stark abhéngig von der
Raumlast und damit vom pH-Wert (siehe 2.3 Einflussparameter des anaeroben
Abbaus).

Die Verschiebungen in der Zusammensetzung der entstehenden Produkte hdngen
mit der Rolle des Wasserstofftransporters NAD® zusammen. Bei vielen
Garungsreaktionen werden die vom Substrat abgespaltenen H*-lonen auf das
NAD" (bertragen. Den geringsten EinfluR auf den Garungsweg nehmen die
beladenen NAD-Molekile (NADH + HY), wenn ihre Regeneration durch
Wasserstoffproduktion erfolgt /10/.

NADH +H™ - H,+NAD"; AG; =+19,3 kJ/mol Gl. 2-1

Eine Oxidation des NADH + H" ist jedoch abh&ngig vom H,-Partialdruck. Obiges
Gleichgewicht ist nur bei geringem H,-Partialdruck zur Seite von NAD" und H,
gerichtet. Die Auswirkungen des Wasserstoffes auf die Vergarung werden in 2.3.2

noch naher erlautert.

Der optimale pH-Wert fur die Hydrolyse und Acidogenese liegt zwischen pH 4,5
und pH 6,0 /11/. Bei der Versauerung von Kohlehydraten kommt es, im Gegensatz
zur Versauerung proteinhaltiger Substanzen, zu einem Abfallen des pH-Wertes.
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Beim Abbau von Proteinen entsteht Ammoniak, welcher als starke Base wirkt und

die organischen Sauren neutralisiert /4/.

2.2.3 Reaktionen in der acetogenen Phase

Die acetogenen Mikroorganismen bilden das Bindeglied zwischen Verséuerung
und Methanogenese. Die Stoffwechselprodukte der acidogenen Mikroorganismen,
bestehend aus kurzkettigen Fettsauren (Propion-, Butter-, Isobutter-, Valerian-,
Isovalerian- und Capronsaure), Milchsaure, Alkoholen und Glycerin, werden von
den acetogenen Mikroorganismen zu methanogen nutzbaren Substanzen, wie

Essigsaure, Hydrogencarbonat, Wasserstoff und Kohlendioxid, umgesetzt /12/.

-120
2
£ R Methan
© -80 S 4
o N ~
al “s\ ~ i
o ‘\\ < -
A - g
; -40 NS <
-~ -
o S
- gy ~ < _Ethanol
8 s~~~~ ~ ~
c O 2, ~~‘~;\ =~ ~
£ N Thell ™~
3 N T
o N ~~~~~
Q ™ Butyrat T~
2 40 / A
(8]
c .
w Proplonat\ ~
80
-8 -6 -4 -2 0

log Wasserstoffpartialdruck in bar
Abbildung 2-4: Abhangigkeit des Energiegewinns acetogener Reaktionen vom
Wasserstoffpartialdruck

Aus reaktionskinetischen Grinden (siehe Abbildung 2-4) und um nicht durch ihr
Ausscheidungsprodukt  Wasserstoff gehemmt zu werden, leben die
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Mikroorganismen dieser Stufe in Symbiose mit den methanogenen
Mikroorganismen. Die wasserstoffverbrauchenden Methanbakterien sorgen fir
einen ausreichend niedrigen Wasserstoffpartialdruck im Fermenter.

Wie aus obiger Abbildung ersichtlich ist, finden die acetogenen Reaktionen aus
energetischer Sicht auf Kosten der methanogenen Reaktionen statt. Je geringer
der Wasserstoffpartialdruck ist, desto schwécher exergon werden die
methanogenen Reaktionen (Substratmangel) und desto starker exergon werden
die acetogenen Reaktionen. In der Symbiose der Mikroorganismen muss ein
Kompromiss gefunden werden.

Ein Teil der Energie der exergonen Reaktionen der methanogenen
Mikroorganismen wird auf den acetogenen Partner transferiert. Der schraffierte
Bereich in Abbildung 2-4 stellt ein ,thermodynamisches Fenster” fir den Abbau
von Propionsaure dar. Ein Abbau von Propionsaure findet demnach erst unterhalb
einem Wasserstoffpartialdruck von 10 bar statt, ein Buttersaureabbau unterhalb
107 bar, ein Abbau von Ethanol wird auch bei einem Wasserstoffpartialdruck von
etwa einem bar kaum inhibiert /13/.

Bei der Vergarung leicht hydrolisierbarer und versauerbarer Substanzen kann
dieser Reaktionsschritt der geschwindigkeitslimitierende Schritt des Abbaus sein.
Grund hierfir sind auch die hohen Generationszeiten der acetogenen Mikro-
organismen von zwei bis funf Tagen, selbst bei optimalen Milieubedingungen /14/.
Nachfolgend werden die wichtigsten Reaktionen der acetogenen Mikroorganismen
dargestellt /10, 15, 16, 17/:

Propionsaure

CH,CH,COOH + 2H,0 - CH,COOCH +3H, + CO, Gl. 2-2
CH,CH,COO™ +3H,0 - CH,COO™ +HCO; +H" +3H, Gl. 2-3
Buttersaure

CH,(CH,),COO™ +2H,0 - 2CH,COO™ +H" +2H, Gl. 2-4

Valeriansaure
CH3(CH2)3COOH +2H,0 - CH,COO™ +CH,CH,COOH+H" +2H, Gl. 2-5

Isovaleriansaure

(CH3)2CHCH2COO_ +HCO3 +H20 - 3CH3COO ™ +Ho+HT Gl 2-6
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Capronsaure

CH3(CH2)4COOH +4H20 — 3CH3CO0™ +H™ +5H3 Gl. 2-7
Milchséaure

CH,CHOHCOO™ +2H,0 - CH,COO™ +HCO, +H" +2H, Gl. 2-8
Ethanol

CH,CH,OH +H,0 - CH,COO™ +H" +2H, Gl. 2-9

Kohlendioxid und Wasserstoff

2CO, +4H, -~ CH,COO™ +H" +2H.,0 Gl. 2-10
Glycerin
C3HgO3+H20 - CH3COOH +3H2 + CO2 Gl. 2-11

Bei diesen Reaktionen werden die Ausgangssubstrate fur die letzte Stufe des

anaeroben Abbaus, die methanogene Phase, gebildet.

Der Abbau der langerkettigen Fettsauren erfolgt ebenfalls in der acetogenen
Phase durch B-Oxidation. Die Fettsaureketten werden schrittweise, jeweils um

zwei Kohlenstoffatome gekurzt /11/, katalysiert durch das Acetyl-Coenzym A.

CH »CH,C00H 0 5%

@)
T
w
@)
T
N

n

CH»),,CH2CH2CO - CoA [ ot

n

CH = CHCO - Coa 0 RS,
n Gl. 2-12: nach /10/

CHOHCH 2CO - CoA [ o,

CH>)

CH3(CH2),

Ho).C=0-CH,CO-CoA 0 GTH.
H2),CO - CoA + CH3CO - CoA

Eine langkettige Fettsdure wird mit dem Coenzym A aktiviert, nach zweimaliger
Dehydrierung und Aufnahme eines Molekils Wasser entsteht nach Ablauf der
Reaktionen eine um zwei Kohlenstoffatome gekirzte Fettsaure und Essigsaure.
Das Essigsauremolekil kann unmittelbar in den Zitronensaurezyklus

eingeschleust werden.
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2.2.4 Reaktionen in der methanogenen Phase

Die Methanbakterien gehéren zur Art der Archaebakterien und gehéren zu den
altesten Lebewesen der Welt /18/. Die Zuteilung zu den Archaebakterien erfolgt
aufgrund ihrer Zellwandstruktur ohne Murein und Cytoplasmamembranen und
dem Vorhandensein bestimmter Coenzyme (Coenzym M, F420, F430). Diese
Coenzyme wurden bei der reduktiven Methanbildung aus Kohlendioxid und
Wasserstoff entdeckt. Aufgrund ihrer Zellwandstruktur werden diese
Mikroorganismen nicht durch Antibiotika gehemmt, welche sich auf die
Mureinsynthese auswirken /19/.

Die Methanbakterien sind strikte Anaerobier und bendtigen fir ihr Wachstum ein
Redoxpotential kleiner =300 mV /20/. Diese anaeroben Milieubedingungen werden
von den acetogenen Mikroorganismen erzeugt. Unter der Einwirkung von
Sauerstoff werden die verschiedenen Coenzyme in ihrer Funktion beeintrachtigt
und die Bakterien zum Teil sehr schnell abgetétet.

Als Substratspezialisten kénnen die Methanbakterien nur sehr wenige Substrate
umsetzen, z.B. Essigsaure, Ameisensaure, Methanol und Kohlendioxid /21/.
Wasserstoff dient dabei als universelles Substrat und Kohlendioxid dient als
Kohlenstoffquelle und Elektronenakzeptor.

Reaktionen methanogener Mikroorganismen /10, 17, 22, 23, 24/:

Essigsaure

CH3COO™ +H»20 - CH4 +HCO3; -30,9kJmol Gl. 2-13

Ameisensaure

4HCOO™ +H,0+H" - CH, +3HCO;; —130kJmol Gl. 2-14
Methanol

4CH30H - 3CH4 +HCO3 + HY +H 20; -314,3kJ/moal Gl. 2-15
CH30H+H2 - CH4 +H20; -112,5kJmol Gl. 2-16
Ethanol

2CH3CH2OH +CO» - CH4 +2CH3COOH; -116,3kJmol Gl. 2-17

Hydrogencarbonat/ Kohlendioxid

HCO3 +4H> +HT S CH4 +3H20; -135,4kJmol Gl. 2-18
CO2 +4Ho - CH4 +2H20; -135,4kJ/mol Gl. 2-19
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Alle Spezies der methanogenen Bakterien sind in der Lage, Kohlendioxid bzw.
Hydrogencarbonat umzusetzen, wahrend nur wenige Spezies in der Lage sind,
Essigsaure direkt umzusetzen, und nur eine Spezie kann Methanol direkt zu
Methan umsetzen.

Eine Gefahr fir den anaeroben Abbau besteht darin, dass die acetogenen
Mikroorganismen einen anderen symbiotischen, wasserstoffverbrauchenden
Partnerorganismus haben. So konnen z.B. bei sulfathaltigem Abwasser
Desulfrikanten anwachsen, die Sulfat zu Schwefelwasserstoff reduzieren. Diese
konkurrieren mit den methanogenen Mikroorganismen um das Substrat
Wasserstoff und hemmen durch ihr Produkt Schwefelwasserstoff die
methanogenen Mikroorganismen (siehe Kapitel 2.3.4).

Wie in obigen Reaktionsgleichungen zu sehen, ist der Energiegewinn aus der
Reduktion des Kohlendioxids mit Wasserstoff zu Methan wesentlich héher als der
Energiegewinn beim Abbau aus Essigsaure. Dennoch entstehen etwa 70 % des
Methans aus Acetat /5, 15/. Ursachen hierfir sind das begrenzte Angebot an
Wasserstoff und der hemmende Einfluss hoher Konzentrationen an Wasserstoff
auf die acetogenen Mikroorganismen (vgl. Kapitel 2.3.2). Die Synthese von
Methan aus Wasserstoff und Kohlendioxid stellt somit eine wichtige
Wasserstoffsenke dar und verhindert die Akkumulation des in der Acetogenese
entstehenden Wasserstoffes.

Da die Generationszeiten methanogener Mikroorganismen bei Gber 100 Stunden
liegen, bei Abbau energiereicher Substanzen wie Methanol bei etwa 40 Stunden,
ist bei Reaktoren mit geringer Verweilzeit eine Ansiedlungsflache fur die
Mikroorganismen in  Form eines Festbettes oder Biomasseruckfuhrung
unabdingbar. Auferdem ist die raumliche N&he der symbiotischen
Mikroorganismen durch Durchmischung sicherzustellen, die allerdings langsam

erfolgen muss, um eine UbermalRige Scherbeanspruchung zu vermeiden.
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2.3 Einflussparameter auf den anaeroben Abbau

organischer Substanzen

Die vier Stufen des anaeroben Abbaus und die dabei wirkenden
Mikroorganismengruppen sind abhangig von zahlreichen Milieubedingungen und
Einflussparametern. So kann der anaerobe Abbauprozess nur unter Einhaltung
bestimmter Milieubedingungen aufrecht erhalten werden. Je nach Substrat,
verfahrenstechnischer Anlagenausstattung und Auswirkung verschiedener
Milieubedingungen kann der Prozess gehemmt werden. Im folgenden Kapitel
werden die einzelnen Einflussparameter und ihre Auswirkungen auf die
entstehenden Produkte bzw. die Mikroorganismen der einzelnen Abbaustufen

detailliert dargestelit.

2.3.1 pH-Wert in den verschiedenen Abbaustufen

Beim anaeroben Abbau wirken verschiedene Mikroorganismengruppen, die bei
unterschiedlichen Milieubedingungen optimal arbeiten. Deshalb lasst sich fur den
Gesamtprozess kein optimaler pH-Wert angeben.

Die hydrolisierenden und versauernden Mikroorganismen bendétigen einen
niederen pH-Wert zwischen 4,5 und 6. Es findet auch unterhalb eines pH-Wertes
von 4,5 noch eine Versauerung statt, jedoch findet eine Verschiebung hin zur
Milchséauregérung statt.

Die Methanbakterien hingegen bevorzugen ein neutrales Milieu bei einem pH-
Wert zwischen 6,8 und 7,4 /25/. Unterhalb eines pH-Wertes von 6,6 findet ein
deutlicher Aktivitatsverlust statt. Es konnte jedoch gezeigt werden, dass
Methanbakterien auch zwei Monate bei einem pH-Wert von 5 noch tberleben /26/.
Eine Methanproduktion wurde auch noch bei pH-Wert von 3,5, beim Abbau von
Methanol beobachtet /27/ oder in Sedimenten von Salzseen bei einem pH-Wert
von 9,2 /28/.

Der pH-Wert ist ebenfalls abhéangig von den eingesetzten Substraten. Bei stark

kohlehydrathaltigem Substrat kommt es zu einer schnellen und starken
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Versauerung und damit zu einem Absinken des pH-Wertes. Wird hingegen
proteinhaltiges Substrat verwendet, wird beim Abbau Ammonium gebildet.
Ammonium stellt eine starke Lauge dar und fiihrt damit zu einem Anstieg des pH-

Wertes.

Der pH-Wert hat einen sehr hohen Einfluss auf das Mikroorganismenwachstum
und die Abbauaktivitait der Mikroorganismen. Nach /29/ kann nur der
undissoziierte Anteil der Substrate von den Mikroorganismen verwertet werden.
Der undissoziierte Anteil der Substrate hangt tber folgende Beziehungen von der
Gesamtkonzentration an  Substrat und vom  pH-Wert bzw. der

Wasserstoffionenkonzentration ab:

H+J

HS] = H Gl. 2-20
[ H [+ K

Die Konzentration des Substrates ergibt sich als Summe des dissoziierten und des

undissoziierten Anteils des Substrates zu:

[d=|s]+[H]. Gl. 2-21
Die Dissoziationskonstante fur das Substrat ergibt sich Uber das
Massenwirkungsgesetz:

I<D

_lplds] Gl. 2-22
[HS

S

Der Zusammenhang zwischen pH-Wert und Wasserstoffionenkonzentration lautet:
He]=10". Gl. 2-23

Durch eine Absenkung des pH-Wertes steigt, wie aus Gleichung 4-20 ersichtlich,
der undissoziierte Anteil an freien Fettsauren und damit das Nahrstoffangebot fur
die methanogenen Mikroorganismen. Allerdings kann eine Uberhdhte
Konzentration an freien Fettsauren auch zu Hemmungen des anaeroben Abbaus
fuhren. Auch der Anteil an undissoziierten Hemmstoffen wie z.B. Sulfid steigt mit
sinkendem pH-Wert.
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Bei einer Erhbhung des pH-Wertes hingegen steigt der Anteil an undissoziiertem
Ammoniak, was ebenfalls zu Hemmungen fuhren kann. In Abbildung 2-5 sind die
Konzentrationen der undissoziierten Anteile von Essig- und Propionsaure,

Schwefelwasserstoff und Ammoniak in Abhangigkeit vom pH-Wert aufgetragen.

107!
Essigséure

102
= Propionséure \
°
E 10° 1 schwefel- \ Ammoniak
S wasserstoff
.E.l 104§
S
Nooq05 ]
o
X

10 | /

10‘7 T T T T L Ll L]

pH - Wert

Abbildung 2-5: Undissoziierte Anteile wichtiger Substrate und Hemmstoffe in
Abh&ngigkeit vom pH-Wert /30/

Bei nur geringfligigen Veranderungen des pH-Wertes im Zulauf wird der pH-Wert
im Fermenter durch zwei Puffersysteme konstant im neutralen Bereich gehalten.
Im leicht sauren Bereich arbeitet das Kohlendioxid-Hydrogencarbonat-Carbonat-
Puffersystem und im leicht alkalischem Milieu das Ammoniak-Ammonium-

Puffersystem.

» Kohlendioxid-Hydrogencarbonat-Carbonat-Puffersystem:

CO, o CO,pyeq ~f® H,CO, o H" +HCO; « 2H" +COZ Gl. 2-24
Bei einem Abfallen des pH-Wertes und damit hoher

Wasserstoffionenkonzentration verschiebt sich dieses Gleichgewicht auf die linke
Seite, und es wird vermehrt Kohlendioxid frei. Bei steigendem pH-Wert dissoziiert
das geloste Kohlendioxid, damit werden Wasserstoffionen frei, die dem Anstieg

des pH-Wertes entgegenwirken.
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Das Kapazitatsoptimum dieses Puffersystems liegt bei einem pH-Wert von etwa
6,5. Die Wirkungsweise dieses Puffersystems kann an der Gaszusammensetzung

verfolgt werden.

»  Ammoniak-Ammonium-Puffersystem:

NH, +H,0 « NH} +OH"
NH, +H* o NH;

Gl. 2-25

Bei sinkendem pH-Wert verschiebt sich das Gleichgewicht dieses Puffersystems
auf die Seite des Ammoniums, wobei Hydroxidionen freigesetzt werden. Bei
steigendem pH-Wert wird vermehrt undissoziiertes Ammoniak gebildet. Das

Kapazitatsoptimum dieses Puffersystems liegt etwa bei einem pH-Wert von 10.
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Abbildung 2-6: Anteile des anorganischen Kohlenstoffes im Kohlendioxid-
Hydrogencarbonat-Carbonat-Puffersystem in Abhangigkeit vom pH-
Wert /15/

In Abbildung 2-6 sind die Anteile der drei Komponeneten dieses Puffersystems in
Abhangigkeit vom pH-Wert aufgetragen. Bei einem pH-Wert von 4 liegt der
gesamte anorganische Kohlenstoff in Form von undissoziiertem Kohlendioxid vor.
Bei einem pH-Wert von 13 hingegen liegt der anorganische Kohlenstoff vollstandig
gelost als Carbonat vor. In dem zwischenliegenden pH-Bereich puffert dieses

System durch Verschiebung obigen Gleichgewichtes.
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Bei schnell versauernden Abwassern oder organischen Ausgangsmaterialien
werden oftmals zur Anhebung oder Stabilisierung des pH-Wertes
Neutralisationsmittel wie Calciumhydroxid Ca(OH),, Natriumcarbonat Na,CO3 oder

Natronlauge NaOH zugegeben /31/.

2.3.2  Auswirkungen hohen Wasserstoffpartialdruckes

Wie schon unter 2.2 erlautert, spielt der Wasserstoff bei den anaeroben
Abbauvorgdngen eine entscheidende Rolle. Besonders bei der Symbiose
zwischen acetogenen und methanogenen Mikroorganismen. Hier wirken
wasserstoffproduzierende und wasserstoffverbrauchende Mikroorganismen eng
zusammen. Die wasserstoffproduzierenden acetogenen Mikroorganismen werden
durch ihr eigenes Ausscheidungsprodukt ab einer gewissen Konzentration
gehemmt und sind auf den Wasserstoffverbrauch durch die methanogenen
Mikroorganismen angewiesen. Diese gegenseitigen Wechselwirkungen, der
sogenannte ,Interspecies Hydrogen Transfer”, setzen eine raumliche N&he der
verschiedenen Mikroorganismen voraus. Durch Immobilisierungsmechanismen
(z.B. Festbetten, Mikroorganismenagglomerate) kann dieser Kontakt verbessert
werden, da der entstehende Wasserstoff nicht durch die Flissigphase diffundieren

muss, sondern direkt verwertet werden kann /32/.

Die Auswirkungen hohen Wasserstoffpartialdruckes auf die verséduernden
Mikroorganismen aul3ern sich in der Zusammensetzung der
Ausscheidungsprodukte. Es werden starker reduzierte Produkte wie Propionsaure,
Buttersaure, Valeriansaure, Milchsdure und Ethanol anstelle Essigsaure,
Wasserstoff und Kohlendioxid gebildet. Dennoch findet aber eine Versauerung der

organischen Substanzen statt.

In der acetogenen Stufe hingegen verhindert ein hoher Wasserstoffpartialdruck die
3-Oxidation der Fettsduren (Abspaltung von Essigsaure), da keine Dehydrierung

stattfinden kann.
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Die methanogenen Mikroorganismen bendtigen Wasserstoff als
Elektronendonator und sind auch gegeniber hoheren Konzentrationen an

Wasserstoff nicht empfindlich.

Eine UberméRige Wasserstoffbildung ist ein frihzeitiges Anzeichen flr einen
folgenden Abfall des pH-Wertes. Bei hohem pH-Wert sind die Reaktionen der
acetogenen Phase, bei denen Wasserstoff gebildet wird, gehemmt. Die in der
Acidogenese gebildeten flichtigen Fettséduren reichern sich an und werden nicht
mehr zu Methan und Kohlendioxid umgesetzt werden. Die Folge ist ein Absinken

des pH-Wertes.

Die Messung des Wasserstoffgehaltes im Biogas ist sehr aussagekraftig, da sich
Veranderungen hier sofort bemerkbar machen. Aufgrund der geringen Dichte des
Wasserstoffes (ca. 1/10 der Dichte von Methan und ca. 1/20 der Dichte von
Kohlendioxid), kann entstehender Wasserstoff sehr schnell detektiert werden.

Es werden Schwellgrenzen von etwa 1300 ppm im Biogas, entsprechend
10® mol/l in der Flussigkeit angegeben /33/. Es kann allerdings keine
Absolutgréie angegeben werden. Erste Auswirkungen werden schon bei

Wasserstoffkonzentrationen von wenigen ppm festgestellt.

2.3.3 Temperaturoptima der Mikroorganismen

Grundsatzlich haben chemische und biochemische Reaktionen eine

Temperaturabhangigkeit nach der Arrheniusbeziehung /34/:

k = A el 5/RD Gl. 2-26

Bei den biologischen Vorgangen des anaeroben Abbaus trifft dies nur bedingt zu,
da die biochemischen Reaktionen durch Enzyme und Exoenzyme katalysiert sind.
Diese Enzyme konnen nur in einem bestimmten engen Temperaturbereich
arbeiten. In diesem Temperaturbereich ist die Abhangigkeit der
Reaktionsgeschwindigkeit nach der Arrheniusbeziehung gegeben. Wird dieser
Temperaturbereich unter- oder Uberschritten, werden die Enzyme irreversibel

geschadigt. Die Temperaturzunahme bewirkt also zuerst eine Umsatzsteigerung,
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bei Uberschreitung eines Temperaturmaximums allerdings werden die Enzyme

inaktiviert, und der Umsatz bzw. die Abbauleistung nimmt stark ab.

Bezuglich der Temperaturoptima kénnen die anaeroben Mikroorganismen in die
drei Gruppen:

» psychrophil (< 20 °C),

* mesophil (20 °C — 45 °C) und

» thermophil (> 45 °C)

eingeteilt werden /63/. Dies trifft hauptsachlich auf die acetogenen und
methanogenen Mikroorganismen zu. Die versauernden Mikroorganismen sind
deutlich temperaturunempfindlicher. Das Temperaturoptimum der versauernden

Mikroorganismen liegt bei etwa 30 °C /9/.
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Abbildung 2-7: Aktivitat der anaeroben Mikroorganismen beim Abbau von Glucose
in Abhangigkeit von der Temperatur (nach /35/)

Prinzipiell findet eine Methangarung in allen Temperaturbereichen statt. Im
mesophilen Bereich liegt das Temperaturoptimum der methanogenen
Mikroorganismen bei 35-37 °C, im thermophilen Bereich bei 52-55 °C. Uberdies

existieren auch im hochtermophilen Bereich zwischen 65 und 75 °C noch
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Methanbildner /36/. Im hochthermophilen Bereich arbeiten aber nur wenige,
spezialisierte Mikroorganismen, so dass dieser Bereich technisch uninteressant

ist.

Der Vorteil der mesophilen Betriebsweise ist eine hohe Prozessstabilitat auch bei
Temperaturschwankungen (siehe breite Kurve des Temperaturoptimums).

Nach /63/ haben bei einer mittleren Gartemperatur von 30-35°C
Temperaturschwankungen um 3 - 4 K kaum einen Einfluss auf die Gasausbeute.
Starke GaseinbuBen (>30 %) wurden dagegen bei kurzzeitiger Uberhitzung
festgestellt, da die mesophilen Mikroorganismen irreversible Schadigungen

erleiden.

Beim thermophilen Prozess ist die Prozessstabilitdt geringer, da die Enzyme und
Mikroorganismen nur in einem sehr engen Temperaturbereich optimal arbeiten
(siehe Abbildung 2-7). Bei geringen Abweichungen von dieser optimalen
Temperatur sinken die Ertragsausbeuten schnell ab. Der Einfluss von
Temperaturschwankungen wirkt sich starker aus, und die Gefahr einer
Ammoniakhemmung wird temperaturbedingt grol3er (siehe 2.3.4.3).

Durch das geringere Ldsungsvermdgen von Kohlendioxid in der
Fermenterflissigkeit bei hoherer Temperatur steigt der Kohlendioxidanteil im
Biogas. Der Methangehalt erniedrigt sich deshalb um einige Vol.-%, wodurch auch
der Heizwert des Biogases sinkt.

Vorteile der thermophilen Betriebsweise sind ein erhdhter Umsatz und damit
geringere Verweilzeit, allerdings ist die Energie, die zur Beheizung der Fermenter
bendtigt wird, hoher.

Bei der Behandlung hygienisierungspflichtiger Reststoffe wie Biomdill oder
Fettabscheider kann bereits durch thermophile Betriebsweise unter Beachtung
einiger Prozessfuhrungsparameter eine ausreichende Hygienisierung erreicht
werden /37/. Allerdings ist der Umsatz von Fetten bei der thermophilen
Betriebsweise geringer als bei mesophiler Betriebsweise /38/.

Durch das schlechtere Lésungsvermdgen von Sauerstoff bei hoéheren

Temperaturen werden schneller anaerobe Milieubedingungen erreicht /39/.
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2.3.4 Hemmende und toxische Substanzen

In dem nachfolgenden Kapitel werden negative Auswirkungen auf den anaeroben
Abbauprozess durch verschiedene Substanzen naher erldutert. Bei diesen
Substanzen spielen zum einen die Konzentrationen, ab der sie einen hemmenden
Einfluss ausiiben, eine Rolle, zum anderen hangt die Auswirkung der Hemmung
stark vom pH-Wert ab. Die Wirkung verschiedener Hemmstoffe kann auch durch
antagonistische oder synergistische Effekte beeinflusst werden, z.B. kann die
Hemmwirkung von Schwermetallionen durch Komplexbildung oder Ausfallung
unter Anwesenheit von Schwefelwasserstoff vermindert werden.

Bei anaeroben Fermentern kann auch eine Adaptation der Mikroorganismen an
bestimmte Milieubedingungen erfolgen, so dass man schwer von klaren
Schwellenkonzentrationen sprechen kann, sondern immer das komplette Umfeld

betrachten muss.

2341 Schwefelwasserstoff

Schwefel spielt eine wichtige Rolle, da Schwefel zum einen ein essentieller
Mineralstoff ist und zum anderen in héheren Konzentrationen eine hemmende
Wirkung auf die Mikroorganismen ausiben kann. Quellen fur Schwefel sind
proteinhaltige Abwasser oder Abfallstoffe (Aminoséduren Cystein und Methionin),
Schwefelsaure , aus der Reinigung von Edelstahlbehéltern, oder Sulfate, z.B. aus

der Schwefelung von Kartoffeln vor der Verarbeitung.

Sulfate werden von schwefelreduzierenden Mikroorganismen zu
Schwefelwasserstoff umgewandelt. Der entstehende Schwefelwasserstoff wird
zum Teil mit dem entstehenden Biogas frei, ist aber auch wasserloslich und
dissoziiert nach untenstehender Gleichung als schwache Saure, wobei

Hydrogensulfid und Sulfidionen entstehen.

HoS o HS™ +HY o 527 +2H" Gl. 2-27
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Bei einer Uberlastung des Fermenters und einem daraus resultierenden Absinken
des pH-Wertes verschiebt sich obiges Gleichgewicht auf die Seite des
undissoziierten Schwefelwasserstoffes, und die Hemmwirkung nimmt zu.

Eine besonders starke Abhéngigkeit vom pH-Wert liegt in einem Bereich zwischen
pH 6 bis pH 8 vor, der fir den Betrieb von Anaerobanlagen wichtig ist (siehe
Abbildung 2-8). Bei pH6 liegen etwa 90% des Gesamtsulfids als
Schwefelwasserstoff vor, bei pH 8 hingegen weniger als 10 % /10/.

Einen weiteren Einfluss auf die Toxizitat des Schwefelwasserstoffes hat die
Temperatur; mit steigender Temperatur nimmt die Toxizitdt des

Schwefelwasserstoffes zu.

HoS [%) HS ™ [%]
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Abbildung  2-8: Prozentualer Anteil des undissoziierten, toxischen
Schwefelwasserstoffes in Abhangigkeit vom pH-Wert /40/

Aber auch Sulfidionen kdnnen ab einer gewissen Konzentration toxisch auf die
anaeroben Mikroorganismen wirken. Normalerweise stéren Konzentrationen bis
zu 100 mg/l H,S den Metabolismus der Mikroorganismen nicht, nach langerer
Adaptationsphase wirken sich auch doppelt so hohe Konzentrationen nicht negativ
aus. Es wurden bei adaptierten Kulturen auch Konzentrationen von 600 mg/l Na,S
und 1000 mg/l H,S /39/ akzeptiert. In Abhangigkeit vom pH-Wert wurde eine

50 %-ige Hemmung der Methanbildung bei Konzentrationen von 350 bis
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850 mg H,S/I gemessen /41/. /42/ schreibt von einer 50 %-igen Inhibierung der

Methanbildung bei 270 mg/l undissoziiertem Schwefelwasserstoff.

Eine Hemmung kann auch durch Konkurrenz um das Substrat Wasserstoff
zwischen sulfatreduzierenden und methanogenen Mikroorganismen unter
Anwesenheit von Sulfat geschehen. Aus energetischen Grinden wird die
Reduktion des Sulfates zu Schwefelwasserstoff der Methanbildung vorgezogen,
fur die Methanbildung fehlen der notige Wasserstoff bzw. Essigsaure.
Nachfolgende Gleichungen zeigen die Synthese von Schwefelwasserstoff aus

Wasserstoff, Essigsaure und Sulfat /43/.

SOZ™ +4H2 - HS+2H0+20H; —154kJmol Gl. 2-28

SOZ™ +CH3CO0H - H2S+2HCO3; - 43kJmol Gl. 2-29

Die Reaktionsenthalpie bei diesen Umsetzungen betragt —154 kJ/mol bzw. —
43 kJ/mol, bei der Umsetzung von Kohlendioxid und Wasserstoff oder Essigsaure
zu Methan hingegen nur —135,4 kJ/mol bzw. —30,9 kJ/mol.

Ein weiterer Zusammenhang besteht zwischen der Hemmung durch

Schwefelwasserstoff und dem Verhaltnis zwischen CSB und reduzierbarem

Schwefel.
°/oHZS b
im Gas 777 A M3H,S/I
12,0 / / / toxischer” 4 300
10'0 pH= 7,0 / Bereich
8,0 Ll L 200
' zunehmende 30% CO,
6.0 |- T Hemmung T 38°C
LOr S + 100 CSBreq 10g/1
pH=75 I~
2,0 ' =
0 | 1 1 il
0 10 20 30 40 CSBreg /Sreq

Abbildung 2-9: H,S-Konzentration in der Gas- bzw. Flissigphase in Abhangigkeit
vom CSBe¢/Sreg-Verhéltnis bei verschiedenen pH-Werten /40/
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Abbildung 2-9 =zeigt die Schwefelwasserstoffkonzentration in Gas- und
Flissigphase in Abhangigkeit vom CSBied/Sieq-Verhaltnis unter Einfluss
verschiedener pH-Werte. Hier ist zu sehen, dass mit abnehmendem CSBied/Sred-
Verhéltnis der Einfluss des pH-Wertes auf die Hemmwirkung starker wird.

Ein CSB:S0,% Verhaltnis kleiner als 0,67 reicht aus, um die Methanbakterien in
anaeroben Okosystemen zu verdrangen /44/. Ein weiterer Selektionsvorteil der
Sulfatreduzierer ist die Vielfalt an Kohlenstoffquellen, die verwertet werden kann.
AulRerdem sind die Sulfatreduzierer nicht auf einen syntrophen Partnerorganismus

angewiesen, da sie keine Elektronen auf Protonen tbertragen miussen /45/.

Die Anwesenheit von Schwefelwasserstoff kann auch durchaus positive Effekte
haben, wie die Ausfallung von Schwermetallionen, welche ab einer gewissen
Konzentration die Mikroorganismen ebenfalls schadigen, oder durch
Verminderung des pH-Wertes und des Wasserstoffpartialdruckes.

Umgekehrt kann es auch zu einer Hemmung des Prozesses kommen, falls
Fallungsreaktionen einen Mangel an essentiellen Schwermetallen hervorrufen.
Metallionen wie etwa Cobalt oder Nickel werden fur den Aufbau der Coenzyme
benotigt /46/.

Die  Auswirkungen der Sulfatreduktion bzw. die Konzentration an
Schwefelwasserstoff beeinflussen jedoch die hydrolisierenden und versaduernden
Mikroorganismen nicht. Durch zweistufige Prozessfihrung kann in der ersten
Stufe, bedingt durch den niederen pH-Wert, ein Groldteil des Schwefels in Form
von Schwefelwasserstoff mit dem Hydrolysegas entfernt werden. Dies bringt zwel
entscheidende Vorteile mit sich. Zum einen ist die Gefahr einer Hemmung durch
Schwefelwasserstoff in der Methanstufe dadurch minimiert, zum anderen ist der
Anteil an Schwefelwasserstoff im Biogas der zweiten Stufe deutlich geringer. Falls
das Gas der ersten Stufe getrennt erfasst und z.B. Uber einen Biofilter abgeleitet
wird, vermindert dies die Notwendigkeit einer aufwendigen Gasreinigung und
Korrosionsprobleme bei der anschlieR3enden Gasverwertung.

Zur Uberwachung der Schwefelwasserstofftoxizitat ist eine Analyse des Anteils im
Biogas der sicherste Betriebsparameter, da er online gemessen werden kann und
somit direkt und schnell auf den Prozess eingegriffen werden kann, z.B. durch
Erh6hung des pH-Wertes oder Zugabe Fallungsmitteln (Schwermetalle).
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2.34.2 Organische Sauren

Die organischen Sauren (flichtige Fettsduren) gelangen zum Teil mit dem
Substrat (Abwasser) in die Fermenter oder werden im Verlauf der oben
geschilderten anaeroben Abbaureaktionen aus dem Substrat gebildet. Wéahrend
eines stabilen Prozessverlaufes stehen die Saurebildung aus den Substraten und

der Saureabbau in der acetogenen und methanogenen Phase im Gleichgewicht.

Bei einer Unterversorgung mit Substrat geht die Bildung der freien Fettsduren und
damit die Biogasproduktion zuriick. Ubersteigt das Angebot an freien Fettsauren,
aufgrund zu starkem Substratangebot oder schlechten Milieubedingungen in der
Methanstufe die Abbaukapazitat der Methanbakterien, kommt es zu einer
Anhéaufung an fluchtigen organischen Fettsduren im Fermenter. Fir die
wasserloslichen flichtigen Fettsduren lasst sich folgendes Dissoziations-
gleichgewicht, zwischen dissoziiertem und undissoziiertem Anteil, in wassriger

Losung angeben.

R-COOH - R-Co0~ +HT Gl. 2-30

Ahnlich wie bei der Hemmung durch Schwefelwasserstoff geht man davon aus,
dass vornehmlich der undissoziierte Anteil der freien Fettsduren fur die
Hemmeffekte verantwortlich ist. In dieser undissoziierten Form sind die freien
Fettsauren lipophil und kénnen unkontrolliert in die Mikroorganismenzelle
diffundieren. Durch das neutrale Milieu im Inneren der Zelle verschiebt sich obiges
Dissoziationsgleichgewicht wieder zur Seite der dissoziierten Fettsauren. Diese
Dissoziation bewirkt eine Ladungsverschiebung innerhalb der Zelle, welche eine

Denaturierung von Zellproteinen verursacht.

Eine Anhaufung an organischen Sauren fuhrt zunachst zum Absinken des pH-
Wertes, vor allem bei ungenigender Pufferkapazitat des Fermenterinhaltes,
einhergehend mit einem ansteigenden Kohlendioxidgehalt im Biogas. Der niedrige
pH-Wert wirkt sich negativ auf die Methanbildung aus, da die methanogenen
Mikroorganismen ein neutrales Milieu bevorzugen. Dieser Effekt wird verstarkt
durch einen zunehmenden Anteil an hemmenden, undissoziierten organischen

Sauren, einhergehend mit sinkendem pH-Wert.
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In Abbildung 2-10 sind die prozentualen Anteile an undissoziierten Fettsauren fur
die drei Fettsauren Essig-, Propion- und Buttersaure in Abhangigkeit vom pH-Wert

aufgetragen.

"/ undiss. Saure */. diss. Saure
10,0 y — 90

5 1) Propionsaure —

Buttersaure

Ill'] qq

0,5 Essigsaure \

0,1 b—o |

’ =] 999
0,05 1-“"‘5-..
0,01 : ' 99,99

b0 65 70

i i i

1.5 B0 pH Wert

Abbildung 2-10: Prozentualer Anteil von undissoziierten flichtigen Fettsduren an
den Gesamtfettsauren in Abh&ngigkeit vom pH-Wert /40/

In der folgenden Abbildung 2-11 ist speziell fir Essigsaure der Verlauf der
Hemmung in Abhangigkeit von der Essigsadurekonzentration tUber den pH-Wert
aufgetragen. Bei pH-Werten von unter 7 kobnnen bei Konzentrationen von
mehreren 100 mg/l Essigsdure Hemmerscheinungen auftreten. Nach /26/ liegt die
Grenze fiur die methanogenen Mikroorganismen bei 30 mg/l Essigsaure. Fur
verzweigte Fettsduren, wie Isobuttersdure oder Isovaleriansdure, kann die
vertragliche Obergrenze bei unadaptierten Kulturen schon bei wenigen ppm
(50 ppm fiur Isobutterséure /47/) undissoziiertem Fettsaureanteil liegen. Zudem

spielt das molare Verhaltnis der freien Fettsauren untereinander eine Rolle /48/.

Die Effekte des negativen Einflusses hoherer Konzentrationen flichtiger
Fettsauren sind vor allem bei der Behandlung starkehaltiger, leicht versauerbarer
Abwasser und Reststoffe zu beachten, um ein Ubermalliges Absinken des pH-

Wertes zu vermeiden.
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Abbildung 2-11: Hemmung der Methanbildung in Abh&angigkeit vom pH-Wert und
der Essigsaurekonzentration /40, 49/

Auch langkettige Fettsauren, die beim anaeroben Fettabbau entstehen, hemmen
in groReren Konzentrationen sowohl die acetogenen, als auch die methanogenen
Mikroorganismen. Eine Hemmung kann schon bei 1,2 mM C12 und C18 eintreten
/50/. Es wurde eine 50 %-ige Inhibierung der Methanogenese bei 4,4 mM Olsaure
und bei 3,2 mM Linolsdure beobachtet /51/.

2.34.3 Ammonium und Ammoniak

Ammonium stellt eine wichtige Nahrstoffquelle fir die methanogenen
Mikroorganismen dar. Ammoniak wird beim Abbau stickstoffhaltiger
Verbindungen, vor allem von Proteinen, freigesetzt. Abhangig vom pH-Wert und
der Temperatur kann Ammonium und das damit in Gleichgewicht stehende
Ammoniak zu einem wesentlichen Hemmfaktor fiur die methanogenen
Mikroorganismen werden. Die versduernden Mikroorganismen werden in ihren
Abbaureaktionen hingegen kaum beeintrachtigt /52/. Auch fir Ammonium und
Ammoniak lasst sich in wassriger Loésung ein pH-Wert abhangiges

Dissoziationsgleichgewicht angeben.

NH, +H* o NH: Gl. 2-31
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Fur die Hemmwirkung ist vornehmlich der undissoziierte Anteil, das Ammoniak
verantwortlich. Der Anteil des undissoziierten Ammoniak steigt in wassriger
Lésung nach obigem Gleichgewicht mit steigendem pH-Wert. Bei einem pH-Wert
groBer pH9 liegt das Gleichgewicht vollstandig auf der linken Seite des

undissoziierten Ammoniaks, das sehr gut wasserldslich ist.

Eine beginnende Hemmung nicht adaptierter methanogener Mischpopulationen
wurde bei Ammoniumstickstoffkonzentrationen von 700 mg NH4*/l /53/ bzw. 1800
mg NH, "/l beobachtet /54/. Fiir methanogene Reinkulturen wurden héhere Werte
von 3300 mg NH,*/I /55/ und 4200 mg NH,4*/I /56/ fur eine beginnende Hemmung
ermittelt. /57/ gibt eine Hemmung in einem Bereich von 4000-10000 mg NH,'/I an.
Die hemmende Wirkung des freien Ammoniaks im Fermenter tritt bereits bei
wesentlich geringeren Konzentrationen auf. So konnte eine einsetzende
Hemmung bereits bei 80 mg NH3/l /58/ und eine vollstandige Hemmung der
Methanbildung bei 150 mg NHzs/l /59/ beobachtet werden. /60/ gibt eine 50 %-ige
Inhibierung bei einer Konzentration von 220 mg NHa/l an.
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Abbildung 2-12: Abhangigkeit des Ammonium- (NH4+) Ammoniak- (NH3)
Gleichgewichtes vom pH-Wert /40/

Obiges Gleichgewicht ist nicht nur vom pH-Wert sondern auch stark von der
Temperatur abhéngig. Bei niedrigeren Temperaturen verschiebt sich das

Dissoziationsgleichgewicht auf die rechte Seite.
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Bei einer Temperatur von 35 °C und einem pH-Wert von 7 liegt 1,1 % des
Ammoniumstickstoffes als freies Ammoniak vor, bei gleicher Temperatur und
einem pH-Wert von 8 sind es bereits 10,2 % /61/.

Nach /61/ sollte der Anteil an freiem Ammoniak im Gas kleiner als 80 — 100 ppm
sein. Ammonium fuhrt zu Kalium-Verlust der methanogenen Zellen /62/ und kann
je nach Spezies auch Wechselwirkungen mit Ca?* oder Na* eingehen /56/.

Anhand der oben angegebenen, stark voneinander abweichenden Literaturwerte
ist bereits ersichtlich, dass die Hemmung stark von Milieubedingungen beeinflusst
ist und dass es in weiten Bereichen zu einer Adaptation der Mikroorganismen

kommen kann. Experimentell ermittelte Werte dienen nur als Anhaltswerte.

2.34.4 Sauerstoff

Wie unter 2.2.4 beschrieben, sind die obligat anaeroben methanogenen
Mikroorganismen sehr empfindlich gegen das Einbringen von Sauerstoff in den
Fermenter. D.h. groBRere Mengen an Sauerstoff kdnnen die letzte Stufe des
anaeroben Abbaus zum Erliegen bringen. Beim Eintrag nur kleiner Mengen an
Sauerstoff, z.B. durch Substratzufuhr oder mechanische Eingriffe, ist die
Auswirkung meist gering, da bis zu 50 % der versduernden Bakterien aerob oder
fakultativ anaerob sind und den Sauerstoff in Kurze verbrauchen /63/. Zudem wird
durch reduzierende Substanzen das Redoxpotential auf ein gentigend niedriges
Niveau von unter —300 mV gebracht. Ein Anteil von Stickstoff im Biogas ist ein

sicheres Zeichen fur Sauerstoffeintrag in den Fermenter.

2.34.5 Metalle

Alkali-, Erdalkali- und viele Schwermetalle werden in bestimmten Konzentrationen
fur den anaeroben Abbau bendtigt. Alkali- und Erdalkalimetalle, wie Natrium,
Kalium, Calcium und Magnesium, regulieren den osmotischen Druck und den
Elektrolythaushalt der Zellen. Viele Schwermetalle werden auch als
Spurenelemente bendtigt. Bei Anwesenheit geringer Konzentrationen an Eisen,
Nickel, Kupfer, Kobalt und Molybdan konnte eine stimulierende Wirkung auf die
Methanbildung beobachtet werden /64/.
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Chemische Fallungsreaktionen der Metalle mit geléstem Schwefelwasserstoff und

Kohlendioxid haben eine entgiftende Wirkung (mit Ausnahme von Chrom) /10/.

Tabelle 2-2: Hemmende und toxische Konzentrationen verschiedener Metalle in
der flissigen Phase des Reaktorinhaltes, nach Autoren unterteilt

Substanz Konzentration: Hemmung (Toxizitat) [mg/I]

/65, 66, 67, 68/ 169/ 170/ 71
Chrom 28-200 100-300 (500) | 120-300 (260-500) | 120-300 (200-500)
Nickel 50-200 100-300 (500) | 10-300 (130-500) | 10-300 (30-1000)
Kupfer 5-100 150-200 (300) | 40-250 (170-300) | 40-250 (170-300)
Zink 3-100 150 (250) 250-400 (250-600) | 150-400 (250-600)
Cadmium 70 KA. 150-600 (k.A.) k.A. (20-600)
Blei 8-30 KA. 340 (340) 300-340 (340)
Natrium 5000-14000 k.A. k.A. k.A.
Kalium 2500-5000 k.A. k.A. k.A.
Calcium 2500-7000 k.A. k.A. k.A.
Magnesium 1000-1500 k.A. k.A. k.A.

Der Ubergang von positiver Auswirkung ber Hemmung und Toxizitat durch
Metalle ist flieRend und stark beeinflusst von den Milieubedingungen. Eine
Storung im anaeroben Prozess durch Schwermetalle &uf3ert sich zuerst in einem
Ruckgang der Gasproduktion durch Inhibierung der Methanbakterien. Dies bewirkt
einen Anstieg der flichtigen Fettsauren, gefolgt von einer pH-Wert-Absenkung.
Tabelle 2-2 gibt einen Uberblick tber die wichtigsten Metalle und die hemmenden
bzw. toxischen Konzentrationen.

Dabei ist die toxische Wirkung der zweiwertigen Kationen der Erdalkalimetalle

(Calcium und Magnesium) starker als die der Einwertigen.

2.3.5 Zusammensetzung des Substrates

Die Substratzusammensetzung hat starken Einfluss auf den weiteren Verlauf der
Vergarung. Je nach Substratzusammensetzung kdnnen Hemmerscheinungen
auftreten bis zum Zusammenbruch der Vergarung. Starke Versauerung, der
der Ammoniakanteil und der

Gehalt an Schwefelwasserstoff im Biogas,

Abbaugrad werden stark von der Substratzusammensetzung beeinflusst. Ein
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Mangel, ungunstige Verteilung der Na&hrstoffe oder unzureichender

Kohlenstoffgehalt haben ebenfalls starke Auswirkungen auf den Garprozess.

Die Mikroorganismen, vor allem die Methanbakterien, bendtigen fur ihr Wachstum
Nahrstoffe. Stickstoff, in Form von Ammonium, stellt dabei einen Hauptfaktor dar.
Der meist in gebundener Form von Aminosauren, Eiweildmolekilen oder Peptiden
vorliegende Stickstoff muss durch Ammonifikation zuerst in eine verwertbare Form
Ubergefiihrt werden.

Fur eine optimale Gasausbeute sollte ein Kohlenstoff : Stickstoff- (C: N)
Verhdltnis zwischen 16 : 1 und 25 : 1 angestrebt werden /72/, [73/, [74/. Fir den
anaeroben Abbau von Kohlehydraten ist ein Nahrstoffverhaltnis von CSB: N : P
von 300:5: 1, fur den Abbau von Lipiden und Proteinen von CSB: N : P von
800 :5:1 /75/, 110/, erforderlich. Bei Stickstoffmangel kann der Kohlenstoff nur
unvollstandig genutzt werden. Im Uberschuss vorhandener Stickstoff wird von den
Mikroorganismen ammonifiziert und kann als Ammonium oder Ammoniak

hemmende und toxische Einflisse ausiiben.

Tabelle 2-3: Erforderliche Konzentrationen einiger Spurenelemente fur einen
optimalen anaeroben Abbau /76/

Substanz | Konzentration [mg/l]
Kobalt 0,06
Molybdan 0,05

Nickel 0,006

Selen 0,008
Chrom 0,005 -50
Mangan 0,005 -50

Blei 0,02 - 200

Fur den Phosphorbedarf, bezogen auf Stickstoff sollte ein N:P-Verhaltnis von 7:1
nicht unterschritten werden, der Schwefelbedarf liegt ungeféhr in der gleichen
GroRRenordnung /77/. Phosphate werden zur Synthese von Nucleinsdauren und
Phospholipiden und zur Synthese des Energietragers Adenosintriphosphat (ATP)
aus Adenosindiphosphat (ADP) bendtigt. In wachsenden Mikroorganismenzellen
werden die ATP-Molekile alle zwei Stunden regeneriert /78/. Verwertbare
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Schwefelquellen stellen etwa Sulfid oder die schwefelhaltige Aminosdure Cystein

dar.

Fur eine optimale Versorgung der Mikroorganismen und um den Zellaufbau zu
gewahrleisten, werden neben Kohlenstoff, Stickstoff, Phosphor und Schwefel auch
Mindestmengen der unter 2.3.4.5 genannten Alkali-, Erdalkalimetalle und
sonstiger Spurenelemente benétigt. Fir den Aufbau der Coemzyme werden
Cobalt und Nickel benétigt /46/. Da die Spurenelemente einen sehr hohen
Wirkungsgrad haben, kénnen sowohl Mangel als auch Uberdosierung schadlich
wirken. Tabelle 2-3 gibt einen Uberblick iber die erforderlichen Konzentrationen

einiger Spurenelemente fur einen optimalen anaeroben Abbau.

2.3.6 Verweilzeit

Allgemein bedeutet die durchschnittliche Verweilzeit in einem Fermenter die Zeit,
in der der Fermenterinhalt einmal ausgetauscht wird. Die hydraulische Verweilzeit

l&f3t sich nach folgender Formel berechnen:

e=-" Gl. 2-32

Die notwendige Verweilzeit in einem Fermenter hangt von zahlreichen Faktoren

ab, wie:

= Temperatur

» Fermenterbelastung (organische Trockensubstanz, Zulaufvolumen,
Substratzusammensetzung)

» Konzentration an aktiver Biomasse

» gewinschter Abbaugrad

und kann u.U. auch durch Schwimm- oder Sinkschichten und eine dadurch

bedingte Volumenreduktion beeinflusst werden.

Da die Generationszeit, vor allem der methanogenen Mikroorganismen, bei
mehreren Tagen liegt (siehe 2.2.4), kommt es bei zu geringen Verweilzeiten,
unterhalb der Generationszeit, zu Auswaschungen der Mikroorganismen und

damit einem sinkenden Abbaugrad. Um die Verweilzeit weiter verkirzen zu
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konnen, was vor allem bei der industriellen Abwasserreinigung anzustreben ist,
um zu grolRe Reaktorvolumina bei gering konzentrierten Abwéassern zu vermeiden,
muss deshalb eine Anreicherung aktiver Biomasse im Reaktor stattfinden. Dies
kann durch Immobilisierung der Mikroorganismen auf Tragermaterialien (Fest-,
Wirbelbett) oder durch Schlammrickfihrung geschehen. Verschiedene
Reaktorsysteme, die auch zur Anreicherung von Biomasse geeignet sind, werden

unter 2.6 naher beschrieben.

2.3.7 Durchmischung

Gute Durchmischung und Verteilung beeinflussen in starkem Male die
Geschwindigkeit und Vollstandigkeit des anaeroben Abbaus. Um einen guten
Kontakt zwischen dem Substrat und den Mikroorganismen herzustellen und einen
intensiven Stoffwechsel zu ermoglichen, ist eine starke Durchmischung,
besonders wahrend der Hydrolyse und Acidogenese, notwendig. Eine kréftige
Durchmischung verringert Temperatur- und pH-Wert-Gradienten innerhalb des
Fermenters und ermdglicht einen leichten Austritt der Gasblaschen. Die
Ausbildung von Schwimm- und Sinkschichten wird ebenfalls verringert oder
unterbunden.

Gegen eine zu starke Durchmischung spricht aber der hohe Energieaufwand.
AulR3erdem ist flr eine gute Methanisierung eine schonende Umwalzung
anzustreben, um die Symbiose zwischen den acetogenen und methanogenen
Mikroorganismengruppen durch  Scherbeanspruchung nicht negativ zu
beeinflussen. Bei zu starker Durchmischung kann es hier zu einer Abnahme der

Methanproduktion kommen.

Um den unterschiedlichen Anforderungen der beteiligten Mikroorganismen-
gruppen beziglich der Durchmischung besser zu entsprechen, ist eine zweistufige

Prozessfuhrung von Vorteil oder ein Reaktor mit Festbetteinbauten.

Ausreichende Durchmischung und Verteilung konnen durch verschiedene
Moglichkeiten erzielt werden wie die mechanische Umwalzung durch
Umwalzpumpen oder durch Rihrwerke. Eine schonende Umwalzung kann auch

durch das Einblasen von Biogas am Behalterboden verwirklicht werden /79/.
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2.4 Zusammensetzung und Eigenschaften von Biogas

Von entscheidendem Einfluss auf die Zusammensetzung des entstehenden
Biogases ist die Zusammensetzung der Ausgangssubstrate. Entsprechend der
Formel nach Buswell /80, 81/ kann die theoretische Biogaszusammensetzung
aufgrund der chemischen Zusammensetzung der Ausgangssubstanz bezlglich
Kohlenstoff, Wasserstoff und Sauerstoff nach folgender Reaktionsgleichung

ermittelt werden:

CaHpOc + yH20 - xCHy4 +(a-x)CO>o

a,b_c
:_+___ . -
>"g Gl. 2-33
b _c
:a_ _—
y 4 2

Diese Formel zur theoretischen Berechnung der Biogaszusammensetzung wurde
von Boyle /82/ um die Elemente Stickstoff und Schwefel erweitert, um auch die
theoretische Biogaszusammensetzung bei eiweil3haltigen Substraten berechnen

zu konnen:

CaHpOcNgSe + YH20 — xCH4 +(a—x)CO2 +dNH3 +eH2S

x ==(4a+b—-2c-3d - 2e) Gl. 2-34

N 0l

y==(4a-b-2c+3d+ 2e)
Mit diesen Formeln ergeben sich die in untenstehender Tabelle angegebenen
theoretischen  Biogaszusammensetzungen und Biogasertrdge fur die

Ausgangssubstrate Kohlenhydrate, Proteine und Lipide.

Tabelle 2-4. Theoretische Biogaszusammensetzung und  spezifische
Biogasertrage fur die Ausgangssubstrate Kohlenhydrate, Proteine und

Lipide /83/
Substrat CH,4 [Vol.-%] | CO, [Vol.-%] | NH3 [Vol.-%] | H,S [Vol.-%] | m3/kg oTS
Kohlenhydrate 50 50 0,75
Proteine 38 38 18 6 1,00
Lipide 72 28 1,40




Grundlagen des anaeroben Abbaus organischer Substanzen 38

Fur die Berechnung dieser Werte wurden nach /84/ folgende Summenformeln

verwendet:

Kohlenhydrate: CgH1206
Proteine: C13H2507N3S
Lipide: C16H320:.

Die praktisch erzielten Biogaszusammensetzungen weichen jedoch von der
theoretischen Berechnung ab, da das Losungsvermogen der verschiedenen
Gasanteile in der Fermenterflissigkeit unterschiedlich ist. Kohlendioxid und
Ammonium |6sen sich in Abhangigkeit vom pH-Wert starker in der
Fermenterfliissigkeit als das Methan. Besonders bei der Umsetzung von Proteinen
reagiert das entstehende Ammoniak mit Kohlendioxid zu Ammoniumcarbonat
(NH4).CO3. Damit verschiebt sich die Gaszusammensetzung zu Gunsten des
Methans.

Schwefelwasserstoff wird zum Teil durch im Abwasser enthaltene Schwermetalle
ausgefallt oder geht ebenfalls in Lésung. Zudem wird kein 100 %-iger Abbau der
Ausgangssubstrate erreicht. Die folgende Tabelle zeigt die real erzielten

Biogaszusammensetzungen.

Tabelle 2-5: Reale Biogaszusammensetzung

Bestandteil Konzentration

Methan CHs |50 - 75 (80) Vol.-%
Kohlendioxid CO, |25-50Vol.-%

Wasser H,O |2 (20°C)-7 (40 °C) Vol.-%
Schwefelwasserstoff H,S |20 - 20000 ppm (2 Vol.-%)
Stickstoff N, |<2Vol.-%

Wasserstoff H> <1Vol.-%

Der in obiger Tabelle angegebene Stickstoff kann in Form von Luft mit dem
Ausgangsmaterial in den Fermenter gelangen. Hohe Anteile an
Schwefelwasserstoff kénnen negative Auswirkungen auf eine anschlieBende
Biogasverwertung haben und erfordern unter Umstanden eine Reinigung des

Gases.
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In der nachfolgenden Tabelle 2-6 werden die physikalischen Eigenschaften der
einzelnen Komponenten von Biogas im Uberblick dargestellt und daraus die
Eigenschaften eines Biogases mit einer Zusammensetzung von 60 Vol.-% Methan
und 40 Vol.-% Kohlendioxid ermittelt.

Tabelle 2-6: Bestandteile und physikalische Eigenschaften von Biogas /63, 85, 86/

physikal. Eigenschaft Einheit Bestandtelle Gemisch
CH, CO, H, | H,S | 60 % CHy, 40 % CO,

Anteil Vol.-% 50-75(25-50| <1 <2 100
Heizwert (H,) MJ/m,3 35,9 -- 10,8 | 22,8 21,5
Zundgrenze Vol.-% in Luft | 5-15 -- 4-80|4-45 6-12
Ziundtemperatur °C 595 -- 585 -- 700

Dichte (Normalzustand) g/dm3 0,72 1,98 | 0,09 | 1,54 1,2
kritischer Druck bar 47 73,9 13 89 75 -89
kritische Temperatur °C -82,5 | 31,0 | -240 | 100 -82,5
kritische Dichte g/dms3 138,1 | 465 31 349 320

Die Dichte von Biogas ist ab einem Methananteil von mehr als 65 Vol.-% im
Regelfall kleiner als die Dichte der Umgebungsluft. Daher sammelt sich
austretendes Biogas nicht immer am Boden, wie etwa Propan oder reines
Kohlendioxid, sondern verflichtigt sich abhangig von der Zusammensetzung.

Eine Einschrankung der Nutzungsmoglichkeit von Biogas liegt in der Schwierigkeit
der Verflissigung, die nur bei sehr tiefen Temperaturen méglich ist. Die kritische
Temperatur von Methan liegt bei —82,5 °C.

Der Heizwert H, von Biogas ist abhangig vom Methananteil. Reines Methan hat
einen Heizwert von 35,9 MJ/m?3 oder 9,97 kWh/m3. Der Heizwert von Biogas lasst

sich nach folgender Beziehung berechnen:

H, =Cq,, 35,9 M%ng Gl. 2-35
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Der theoretische Luftbedarf zur stochiometrischen Verbrennung von Biogas lasst

sich folgendermal3en ermitteln:
A =Con,den, Gl. 2-36

Da die Zusammensetzung des Gas/Luft-Gemisches nicht konstant ist, wird in der
Praxis Luft im Uberschuss zugegeben, um eine vollstandige Verbrennung des

Gases zu gewabhrleisten.

Methangehalt
in Biogas
5
10 |~
15 —
20 -
25 |-
30 —
35 —
40 |
45 |
50 }—
55 (—
60 [—
65 (—
70 —
75 —
80 =
85 —
90 [~

95 —

ool Lttt ea vy v il ralrrraliirg] . Biogasanteil
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Abbildung 2-13: Zundbarer Bereich von Biogas/Luft-Gemischen

In der Abbildung 2-13 ist der zindbare Bereich von Biogas/Luft-Gemischen
aufgetragen. Biogas ist unterhalb eines Methangehaltes von 23 Vol.-% Methan
nicht entziindbar. Bei einem Methangehalt von 70 Vol.-% ist ein Biogasgemisch

zwischen 7 und 17 Vol.-% in Luft entziindbar.
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2.5 Aufbereitung und Verwertung von Biogas

Fur die Verwertung des beim anaeroben Abbauprozess entstehenden

Energietragers Biogas gibt es verschiedene Moglichkeiten, wie z.B.:

» Einsatz in Verbrennungsmotoren zur Strom- und Warmeerzeugung (BHKW)
» Thermische Nutzung in Kesseln
» Einspeisung ins Gasnetz

= FEinsatz als Treibstoff.

Fur die konventionelle Nutzung des Biogases in stationdren Motoren zur Kraft-
Warme-Kopplung oder Kesseln zur Dampferzeugung werden vor einer weiteren
Gasaufbereitung Kondensatabscheider und Schmutzfilter eingebaut. Je nach
Verwertungsform des Biogases (Art der Verbrennungsanlage) und Anlagengrof3e
mussen unterschiedliche rechtliche Normen (Bundesimmisionsschutzgesetz, TA-
Luft) eingehalten werden und fordern damit evtl. eine weitergehende Reinigung
des Biogases. Wichtig kann vor allem eine Entfernung des
Schwefelwasserstoffanteils sein, der bei der Verbrennung zu Schwefeldioxid
aufoxidiert wird.

Die unterschiedlichen Verwertungsverfahren stellen verschiedene Anspriiche an
die Gasqualitdt. Schwefelwasserstoff stellt das Hauptproblem fur eine
weitergehende Verwertung dar, da durch Schwefelwasserstoffeinwirkung und
Schwefeloxide, die bei der Verbrennung entstehen, bei Unterschreitung des
Taupunktes starke Korrosionen an metallischen Bauteilen auftreten koénnen
(Kessel, Motor). Zudem verringern sich die Olwechselintervalle durch starke
Versauerung des Motoroles.

Zur Einspeisung in das Erdgasnetz oder zur Kraftstoffgewinnung ist eine

zusatzliche Abtrennung des Kohlendioxidanteiles notwendig /87/.
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2.5.1 Entschwefelung

Nachfolgend werden verschiedene Mdglichkeiten zur Schwefelwasserstoff-
entfernung aus Biogas, dem wichtigsten Reinigungsschritt vor einer

weitergehenden Verwertung des Gases, néher erlautert.

Entschwefelung mit Raseneisenerz

Die Entschwefelung wird in Turmkolonnen durchgefthrt, in denen das Biogas die
Kolonne von unten nach oben durchstromt. Die Entschwefelung mit pelletiertem

Raseneisenerz /88/ oder Stangpresslingen geschieht laut folgenden Gleichungen:

2Fe(OH)3 +3H2S - FepSg +6H20 Gl. 2-37

Fe(OH)5 + H2S - FeS+2H 20 Gl. 2-38

Mit diesem Verfahren kann eine Schwefelbeladung des Raseneisenerzes bis 40
Mass.-% erreicht werden. Eine Regenation des beladenen Raseneisenerzes

geschieht mit Luftsauerstoff in einer kommunizierenden Kolonne:

2FepSg + 302 +6H 20 - 4Fe(OH)3 +3S) Gl. 2-39

2FeS+ 02 + H20 - 2Fe(OH), +$S) Gl. 2-40

Nach mehrmaliger Beladung und erneuter Regeneration verliert das
Raseneisenerz an Wirksamkeit, da angelagerter Schwefel die Oberflache
verringert, und muss deponiert werden. Als Indikator fir einen Wechsel der
Sorptionsmasse dient eine Farbanderung bei Erschopfung.

Entschwefelung mit Aktivkohle

Bei diesem Verfahren wird der Schwefelwasserstoff im Biogas auf der inneren
Oberflache der Aktivkohle adsorbiert. Schwefelwasserstoff reagiert dabei unter
katalytischem Einfluss der Aktivkohle mit Sauerstoff und wird zu elementarem
Schwefel oxidiert. Bei diesem Vorgang wird Wasser von der Katalysatoroberflache
desorbiert /89, 90/:
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2H,5+0, 0 OIS s, + 21,0 Gl. 2-41

Bei diesem Verfahren kénnen Schwefelbeladungen bis 50 Mass.-% erreicht
werden. Bei Temperaturen Uber 450 °C kann der elementare Schwefel wieder

desorbiert werden.

.| Physikalische
Wasche
Physikalisch-
» Wasche » chemische _| Neutralisierende
Wasche Waschen
.| Chemische .| Oxidations-
Wasche verfahren
» Aktivkohle
- Reine L
Adsorption » Molekularsieb
[hssomion | 2Xelhe |y Moo=
Schwefelwasser- | | P y
stoffreinigung -
Adsorption _| Chemische Reaktion
. und "|  und Oxidation
chemische
Reaktion
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Abbildung 2-14: Ubersicht lber Verfahren zur Schwefelwasserstoff-Entfernung

aus Biogas (nach /91/)
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Entschwefelung mit oxidativer Gaswasche

Das schwefelwasserstoffbeladene Biogas wird in einem Absorber mit einem
Eisenchelat-Komplex als Absorptionsmittel nach folgender Reaktionsgleichung zu
elementarem Schwefel oxidiert. Dabei wird das Biogas von unten in den Absorber

geleitet und das Absorptionmittel im Gegenstrom gefihrt.

2H,S+ 0, 0 FFTBEMHAR s, +2H,0 Gl. 2-42

Die Waschflussigkeit, bestehend aus einem Eisenchelat-Komplex in wassriger
Losung /92/, wird im Gegenzug reduziert. In einem zweiten Behéalter wird die
Waschflissigkeit durch Einleiten von Umgebungsluft regeneriert. Der gebildete

Schwefel setzt sich bei diesem Verfahren als Schlamm ab.

Mikrobiologische Entschwefelung

Bei der mikrobiologischen Schwefelentfernung wird Schwefelwasserstoff durch
Mikroorganismen zu elementarem Schwefel nach folgender Reaktionsgleichung

oxidiert:

2H oS+ 05 0 PEVEEPAEE. s, +2H,0 Gl. 2-43

Vor dem Eintritt in eine Kolonne mit Fullkdrperschittung muss das Biogas in
einem definierten Verhaltnis mit Luft gemischt werden (5 Vol.-% Luft). Auf der
Fullkorperschittung bildet sich ein Bakterienrasen aus, auf dem sich nach
Oxidation der elementare Schwefel sammelt. Durch diskontinuierliches oder
kontinuierliches Spulen mit Wasser oder einem Na&hrsubstrat im Gegenstrom
werden die Mikroorganismen mit Wasser und Né&hrstoffen versorgt, und der
elementare Schwefel wird ausgewaschen.

Die Abbildung 2-14 gibt neben den beschriebenen Verfahren einen Uberblick tiber
die verschiedenen Mdglichkeiten der Schwefelwasserstoffentfernung.
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2.5.2 Gasnutzung

Nach einer entsprechenden Reinigung (H.S-Entfernung, wenn notwendig auch
CO,-Entfernung) kann das aufbereitete Biogas einer weitergehenden

energetischen Verwertung zugefiihrt werden.

Einsatz in Verbrennungsmotoren zur Strom- und Warmeerzeugung (Kraft-Warme-

Kopplun

Das Biogas wird in einem Verbrennungsmotor verbrannt, der einen Generator zur
Stromerzeugung antreibt. Die Abwarme in Kuhlwasser, Schmierdl oder Abgasen
kann mittels Warmetauschern zu Heizzwecken verwendet werden. Hier sollte bei
der Warmeriickgewinnung aus den Abgasen die Kondensationstemperatur nicht
unterschritten werden, um Korrosion an Anlagenbauteilen zu vermeiden.

Als Verbrennungsmotoren werden Gas-Otto-Motoren oder Gas-Diesel-Motoren
(Zundstrahlmotoren) verwendet.

Thermische Nutzung in Feuerungen

Fir eine thermische Nutzung des Biogases in Feuerungen muss eine Anpassung
des Brenners an die Eigenschaften des Biogases bezuglich Heizwert, Wobbezahl
(Kennzahl zur Beschreibung der Disenausstromung) und Ztndgeschwindigkeit
vorgenommen werden /63/.

Schwefelwassertstoff im Biogas fuhrt zu Schwefeloxiden bei der Verbrennung, die
eine Taupunkterhohung mit sich fihren. Durch die Taupunkterhfhung konnen

Kondensationserscheinungen auftreten, die Saurekorrosion verursachen.

Einspeisung ins Gasnetz und Einsatz als Kraftstoff

Soll Biogas zur Einspeisung in offentliche Netze auf Erdgasqualitat gereinigt
werden, sind nach der Abtrennung von Schwefelwasserstoff weitere
Aufbereitungsschritte wie die Abtrennung halogenierter Kohlenwasserstoffe und
die anschlieBende Trocknung und Methananreicherung notwendig. Fir die
Trocknung und Methananreicherung (Entfernung des Kohlendioxidanteils im

Biogas) stehen folgende Mdglichkeiten zur Verfigung:
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= Absorption mit verschiedenen Waschmitteln
» Druckwechseladsorption an Kohlenstoff-Molekularsieben

=  Membrantrennverfahren /93/.

2.6 Verschiedene Fermentertypen zum anaeroben Abbau

organischer Substanzen

Die Grundtypen der Fermenter zur anaeroben Behandlung von Abwasser,
Schlammen oder festen organischen Abfallen haben ihren Ursprung in der
landwirtschaftlichen Vergérung von Gille und der anaeroben Behandlung von
Schlammen aus der aeroben Abwasserreinigung in Klaranlagen (Faultirme).
Diese Systeme sind sehr einfach aufgebaut. Um geringere hydraulische
Verweilzeiten zu erreichen und auch hoch konzentrierte Abwasser zu reinigen,
wurden verschiedene Verfahren zur Anreicherung von Biomasse entwickelt. Somit
konnen auch Verweilzeiten unterhalb der Generationszeiten der Mikroorganismen
erzielt werden. Verschiedene Anlagensysteme und Reaktortypen zum anaeroben

Abbau werden im folgenden Kapitel dargestellt.

2.6.1 Rihrkesselreaktor

Die einfachen, einstufigen Anlagensysteme haben ihren Ursprung in der
Landwirtschaft (Gullevergarung) oder in der Klarschlammbehandlung (Faulturm,
hier allerdings ohne Riuhrwerk).

Bei diesen Systemen, die meist als Speicher-Durchfluss-Systeme ausgefihrt sind,
kann man zwischen vollig durchmischten Fermentern als auch Fermentern, die mit
Pfropfenstromung arbeiten, unterscheiden. Die Anreicherung von Biomasse im
Fermenter wird durch lange Verweilzeiten von mehreren Wochen (30 - 40 Tage,
bei manchen Substraten auch dartber hinaus) erzielt. Die Fermenter werden in
stehender oder liegender Form, zylindrisch oder rechteckig ausgefuhrt. Zum
Grol3teil sind die Fermenter mit einfachen Propellerrihrwerken ausgestattet.
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Abbildung 2-15: Schema eines Ruhrkesselreaktors

Fir die industrielle Abwasserreinigung werden tberwiegend zweistufige Systeme
zur Vergarung eingesetzt. Damit kann eine bessere Prozessfiuhrung bezuglich der
unterschiedlichen Milieubedingungen der beteiligten Mikroorganismengruppen

erzielt werden.

2.6.2 Kontaktschlammverfahren (anaerobes Belebungs-

verfahren)

Um die Verweilzeiten auch unterhalb der Generationszeiten der acetogenen und
methanogenen Mikroorganismen verkirzen zu kénnen, wurden verschiedene
Reaktortypen (zweite Stufe der zweistufigen Prozessfuhrung) zur Anreicherung
von Biomasse entwickelt. Vor diesen Methanreaktoren zur Biomasseanreicherung
befinden sich einfache Substratspeicherbehélter, zum Teil mit Rihrwerk, die einer
vorhergehenden Versauerung des Abwassers dienen. Die wichtigsten Typen zur

Biomasseanreicherung werden nachfolgend beschrieben.



Grundlagen des anaeroben Abbaus organischer Substanzen 48

Im Falle des Kontaktschlammverfahrens handelt es sich um Reaktoren mit
aul3enliegenden Absetzbehéltern zur Biomasseanreicherung. Die Durchmischung
wird durch Einstromen von Abwasser, Ricklaufschlamm und durch RUhrwerke

erreicht.

| Biogas

o

Uberlauf Ablauf .

Absetz-
Reaktor becken

\/

Zulauf
>

\_//

Schlammrickfiuhrung

Abbildung 2-16 : Schema des Kontaktschlammverfahrens mit Absetzbecken und
Substratruckfihrung (anaerobe Belebung)

Fur die Schlamm-Abwasser-Trennung werden dem Reaktor Lamellenabscheider,
Absetzbecken oder Membrantrennverfahren nachgeschaltet. Von diesen
Separationsstufen aus wird der Schlamm dem Reaktor ruckgefuhrt. Das
Rucklaufverhdltnis dieser Reaktoren liegt zwischen 50 % und 150 % des
Zulaufvolumenstromes.

Bei diesem Verfahren werden CSB-Frachten von 6 bis 12 kg CSB/(M3reakior*d)
erzielt. Dabei werden die Volumina der Anbauten zur Biomasseanreicherung nicht
bertcksichtigt.

Besonders zur Behandlung feststoffreicher Schlamme ist dieses Verfahren mit
externer Biomasseruckfihrung sehr gut geeignet, da nicht die Gefahr einer
Verstopfung, wie bei Reaktoren mit Festbettmaterialien besteht /94/.
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2.6.3 Fliel3bettreaktor (Wirbelbettreaktor)

Im FlieBbettreaktor wird die Anreicherung von Mikroorganismen durch
Immobilisierung auf Kkleinen, inerten, fluidisierten Partikeln gewahrleistet. Als
Tragermaterial bzw. Aufwuchsflache dienen Al, O3, PVC, Ton, Aktivkohle, Bentonit
oder Sand. Die Reaktoren werden zu 10 - 20 Vol.-% mit diesen Tragermaterialien
gefillt. Die spezifischen Oberflachen diese Materialien betragen 1000 m2/m3 bis
3000 m2/ms3.

Die bendtigten Stromungsgeschwindigkeiten fir die Verwirbelung des FlieRBbettes
(2 m/h —30 m/h Leerrohrgeschwindigkeit, je nach PartikelgroRe /95/) werden
durch Ruckfuhrung von Abwasser in den Reaktor und schlanke, hohe Bauweise
der Reaktoren bewirkt /96/, wodurch eine zuséatzliche Durchmischung durch

aufsteigendes Biogas entsteht.

-—— >
| Biogas

Phasentrennung | /A A /A A=A Ablauf

Zulauf

Ricklauf

Abbildung 2-17: Schema eines FlieRBbettreaktors mit Substratriickfihrung und
Phasentrennung

Bei diesen Reaktortypen werden Raumlasten zwischen 20 kg CSB/(M3reakior*d)
und 70 kg CSB/(M3reakior*d) erzielt /97/, bedingt durch sehr groRRe
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Aufwuchsflachen. Durch die Flie3geschwindigkeit lagern sich keine Feststoffe am
Reaktorboden an. Zudem ist die Zufuhr von Tragermaterial sehr einfach.
Nachteile dieses Verfahrens sind hoher Materialverschlei3 an Anlagenbauteilen

und eine relativ lange Anfahrphase.

2.6.4 UASB-Reaktor (Upflow anaerobic sludge blanket)

Der UASB-Reaktor ist eine neuere Entwicklung eines anaeroben
Hochleistungsreaktors zur Abwasserreinigung. In einem am Boden befindlichen
Verteilsystem stromt das Abwasser in den Reaktor, durchstrémt diesen von unten
nach oben und sorgt damit fir die notwendige Durchmischung des Systems.

Im unteren Drittel des Reaktors befindet sich ein Schlammbett aus
Mikroorganismenpellets. In diesem Schlammbett findet der Hauptabbau der
organischen Abwasserinhaltsstoffe statt. Das im Schlammbett entstehende Biogas

durchstromt den Reaktor und sorgt fur weitere Durchmischung.

Dreiphasen-
Trennsystem

Pellet-Bett

aufsteigendes
Gas

Abbildung 2-18: Schema eines UASB-Reaktors /98/
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Die Besonderheit dieses Verfahrens, im Vergleich zu Kontaktschlammverfahren
oder anderen Verfahren zur Anreicherung von Biomasse, stellen die Einbauten zur
.Drei-Phasen-Trennung”  zwischen  Flussigkeit, Gas und  Feststoffen
(Mikroorganismenpellets) dar. Das Biogas steigt in daflr vorgesehenen
Sammelleitungen auf, die Feststoffe werden durch die ,Drei-Phasen-Trennung im
Reaktor gehalten und das gereinigte Abwasser kann an Uberlaufen abflieRen. Mit
dieser ,Drei-Phasen-Trennung” wird die Scherbeanspruchung auf die
Mikroorganismen minimiert.

Bei den UASB-Reaktoren werden Raumbelastungen von 6 bis
14 kg CSB/(M3geakior*d), in Ausnahmefallen sogar bis zu 25 kg CSB/(m3reakior*d),
erzielt.

Der UASB-Reaktor eignet sich allerdings nicht fir Abwasser mit hohen
Feststoffrachten oder fetthaltige Abwasser.

Nachteile diese Systems sind eine Anreicherung von Abwasserfeststoffen im
Reaktor, eine Begrenzung der hydraulischen Belastung und eine schlechte
Raumausnutzung durch rechteckige Bauweise.

Die hier eingesetzten Mikroorganismenpellets, die auch beim IC-Reaktor (Internal
Circulation) eingesetzt werden, entstehen und bestehen jedoch nur unter
bestimmten verfahrenstechnischen Bedingungen und vor allem definierter

Abwasserzusammensetzung /99/.

Folgende Bedingungen sind fur die Ausbildung der Mikroorganismenpellets von
entscheidender Bedeutung /100/, /101/:

» CSB-Zulauf sollte geringer als 10 g/l sein.

» Versduerung im Fermenter sollte vermieden werden (zweistufiges Verfahren
mit Vorversauerung empfehlenswert).

» Calcium sollte gewisse Mindest- und Hochstwerte nicht unter- bzw.
iiberschreiten (200 — 800 mg Ca**/l).

» Hohe Ammoniumstickstoff-Konzentrationen  (>1000 mg/l) und  hohe
Natriumchlorid- (NaCl) Konzentrationen (>13-15¢g/) hemmen die
Pelletbildung.

* Hohe Fett-Konzentrationen (>50 mg/l) fuhren zu Schwimmdeckenbildung.
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2.6.5 IC-Reaktor (Internal Circulation Raector)

Der IC-Reaktor stellt eine Sonderform des UASB-Reaktors dar. Es ist die gleiche

,orei-Phasen-Trennung” in verschiedenen Reaktorhthen eingebaut.

Die Vermischung wird in diesem Reaktor durch das entstehende Biogas erzielt.
Das Biogas steigt, nachdem es im Phasentrennsystem gesammelt wird, in einer
Gasleitung (Riser) in den Kopfraum des Reaktors. Dort entsteht ein geringer
Uberdruck, der dazu fiihrt, dass das Biogas in einer weiteren Gasleitung (Downer)
wieder nach unten und von dort erneut in den Reaktor einstromt und fur eine
Durchmischung sorgt. Eine Zwangsumwalzung des Reaktorinhaltes ist nur beim

Anfahren der Anlage notwendig.

Biogas

b X
Ablauf —
PNINIA
/ —
ANA N AA 2. Gaserfassung
AANINA
YA
Riser
ANINA
)\AA’\A/%Q 1. Gaserfassung
Downer
— Reinigungsteil
Y Verteilungs-
system
Zulauf

Abbildung 2-19: Schema eines IC-Reaktors
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2.6.6 Festbettreaktor

Im Gegensatz zum FlieRBbettreaktor wird beim Festbettreaktor ein stationares
Festbett als Aufwuchsoberflache fur Mikroorganismen in den Reaktorraum
eingebracht. Damit bleiben die Mikroorganismen unabhangig von der
hydraulischen Verweilzeit im Fermenter. Wieviel Biomasse sich im Fermenter
ansiedelt, ist von den hydraulischen Bedingungen anhéngig (Scherbean-
spruchung, Faulgasaufstiegsgeschwindigkeit).

Festbettreaktoren kénnen im Upflow- oder Downflow-Betrieb mit oder ohne

Substratrtickfihrung betrieben werden.

-——
| Biogas

Ablauf

Festbett

Zulauf T T T T T

Abbildung 2-20: Schema eines Festbettreaktors in Upflow-Betriebsweise

Als Festbettmaterial dienen inerte Materialien in geschutteter Form (Tonsteine
Blahton, Lavaschlacke oder kleinere Kunststoffelemente, wie Raschig-Ringe) oder
geordnete Packungen aus Kunststoff. Die spezifischen Oberflachen dieser
Materialien liegen zwischen 70 m2/m3 und 400 m2/m3. Die CSB-Raumlast der
Reaktoren liegen zwischen 5 kg CSB/(M3geakior*d) und 100 kg CSB/(M3reakior*d).
Hauptgefahr beim Einsatz stark feststoffhaltiger Schlamme oder Abwésser ist eine
Verstopfung des Festbettes.



3 Grundlagen der Fuzzy-Logik

Fuzzy-Logik oder auch ,unscharfe Logik" bewirkt im Gegensatz zur klassischen
Logik sozusagen eine ,menschlichere Logik". Im Unterschied zur klassischen
binaren Logik mit den moglichen Wahrheitswerten ,wahr* und ,falsch* (bzw. 1 oder
0) beschreibt die Fuzzy-Logik Wahrheitswerte auf einer linguistischen Werteskala
(z.B. sehr falsch, falsch, wahr und sehr wahr). Mit Hilfe von charakteristischen
Funktionen werden diese verbalen Ausdricke auf die numerischen
Wahrheitswerte 1 und 0 abgebildet.

3.1 Herkunft der Fuzzy-Logik und Begriffsdefinitionen

Der Begriff ,Fuzzy-Logik“ wurde zuerst im Jahr 1965 von Lotfi A. Zadeh erwahnt
1102/, der die herkdbmmliche Mengenlehre um die Beschreibung und Verknipfung
unscharfer Mengen (Fuzzy-Set-Theorie) erweiterte und verbale Ausdriicke wie
Jlinguistische Variable* und ,Operatoren” einfihrte. Die Theorie der Fuzzy-Logik
hat ihre Grundlagen in der Theorie der mehrstufigen Logik, der
Wahrscheinlichkeitstheorie und in der mathematischen Statistik /103/.

Bei Anwendung der Fuzzy-Logik werden die einzelnen Elemente einer
zunscharfen Menge® (linguistische Werteskala) nicht mehr durch die beiden
Zustdnde 1 oder O charakterisiert, sondern durch ihren Zugehoérigkeitsgrad. Bei
voller Zugehorigkeit ergibt sich ein Zugehdrigkeitsgrad von eins. Wenn der Wert
nicht zur Menge gehort, ergibt sich der Zugehdorigkeitsgrad null. Dazwischen sind

alle Zugehdrigkeitsgrade maoglich.

Diese Eigenschaften sind vor allem bei Problemstellungen von Vorteil, bei denen
die klassische Regelungs- und Steuerungstechnik an ihre Grenzen stol3t und etwa
menschliche Experten bessere Ergebnisse erzielen. Dieses menschliche
Expertenwissen kann in Form einer Wissensbasis dem Fuzzy-System zugrunde

gelegt werden.
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3.2 Fuzzy Set Theorie

Die Basis fur alle Fuzzy-Anwendungen ist die Theorie der unscharfen Mengen, die
~Fuzzy-Set-Theorie“. Im Gegensatz zur normalen Mengentheorie
(Menge = Gesamtheit von Elementen mit mindestens einer gemeinsamen
Eigenschaft) werden diese Grenzen bei der Theorie der Fuzzy Sets nicht so exakt
festgelegt /104/. Es wird eine charakteristische Funktion eingefthrt, die fir alle
Mengen Merkmale bestimmt und ermittelt, in wie weit sie eine gemeinsame
Eigenschaft besitzen. Mit dieser Eigenschaft wird der Grad der Zugehdrigkeit zu

einer unscharfen Menge bestimmit.

:={(x, p"&(x)); XDX}
:unscharfeMengeauf X

> >

- Gl. 3-1
X : Element ausder Menge A

pp X -0 - reelwertige Zugehdrigkeitsfunktion

Die Funktion px (x) ist eine kontinuierliche, charakteristische Funktion aus dem

Intervall O bis 1.
Dabei ist die Grundmenge (Wertemenge) einer unscharfen Menge stets eine
klassische, scharfe Menge. Jedem Element x der Grundmenge wird ein

bestimmter Zugehérigkeitswert 7 (x) zugeordnet. px (x)=1 bedeutet, dass das

Element x mit einer Wahrscheinlichkeit von 1,0 zu dem Ereignis A gehoért. O

bedeutet, dass das Element x sicher nicht zum Ereignis A gehaort.

A

AN

Wertemenge

Zugehdarigkeit

Abbildung 3-1: Verschiedene typische Formen von Zugehdrigkeitsfunktionen
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Die Zugehdorigkeitsfunktionen koénnen, je nach Anwendungsfall verschiedene

Formen haben, wie etwa

= a: Glockenkurve,

= D: Dreieck,

» c: Trapez oder

= d: offenes Intervall.

3.3 Grundlagen des Fuzzy-Control

Der Kern eines Fuzzy-Reglers (Fuzzy-Control-Unit) als wissensbasiertes System

besteht aus den Komponenten Fuzzyfizierungseinheit, Inferenzeinheit und

Defuzzyfizierungseinheit (siehe Abbildung 3-2).

numerisch
MelRgrossen Sollgréssen
— . —m
Technischer Proz R Istreck
echnischer Prozel3/ Regelstrecke ¢

c c

2 2

:e :g

& =)

) L

= 0

I —> D
Fuzzyfizierung Inferenz Defuzzyfizierung
Wissensbasis
linguistisch

Abbildung 3-2: Schema eines Fuzzy-Reglers (nach/105/)

Mit Hilfe der Fuzzyfizierung gewinnt man aus klassischen, scharfen Messgrof3en

mittels der Zugehorigkeitsfunktionen und linguistischen Variablen einen

unscharfen Wert, der in der Inferenzeinheit weiter verarbeitet wird.
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In der Inferenzeinheit befindet sich die eigentliche Wissensbasis, in der das
Expertenwissen in Form von WENN-DANN-Regeln zugrunde gelegt wird.

Mit Hilfe von Operatoren werden unscharfe Schlul3folgerungen getroffen, die in
der Defuzzyfizierungseinheit wieder in scharfe Schlussfolgerungswerte verarbeitet
werden /106/.

Fuzzy-Control bietet vor allem unter folgenden Vorraussetzungen Vorteile bei der

Anwendung bei /107/:

» Regelstrecken, die nicht oder nur schwer durch ein mathematisches Modell
erfassbar sind (z.B. Mduhlen, Abwasserreinigung), bei denen jedoch
Erfahrungen mit der Prozesssteuerung vorliegen. Die linguistischen Aussagen
bilden die Grundlagen fir der Entwurf einer Fuzzy-Control.

» Regelstrecken mit einer hohen Anzahl an EinflussgrofRen, d.h. jede StellgroRe
hangt von mehreren Einflussgréf3en ab.

» Zeitlich veranderliche Regelstrecken, d.h. eine genaue Anpassung ist nur

schwer mdglich.

3.3.1 Wissensbasis

In der Wissensbasis sind die sogenannte Regelbasis und die Datenbasis
zusammengefasst. Die Regelbasis enthéalt die WENN-DANN-Regeln fir die
Fuzzy-Inferenz. Hier werden alle notwendigen Kombinationen der Terme des
Bedingungsteils und des Schlussfolgerungsteils gespeichert

Die Datenbasis enthalt die Verlaufe und Parameter der Zugehoérigkeitsfunktionen

sowohl fur die Fuzzyfizierung als auch fur die Defuzzyfizierung.

3.3.2 Eingangskodierung (Fuzzifizierung)

Die Eingangskodierung ist die Feststellung der Zugehdrigkeit eines meist scharfen
Messwertes der Messstrecke (technischer Prozess) zu einem unscharfen
Zustand. Dabei wird die Zugehdrigkeit des (numerischen) Messwertes zu jedem
Term der jeweiligen linguistischen Variablen bestimmt.
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HoA
1 2 niedrig 3 optimal hoch
0,754 0,875 :
|
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|
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Abbildung 3-3: Zugehdorigkeitsfunktion p des pH-Wertes in der Methanstufe

Als Beispiel wird hier ein Fuzzy-Controller zur Regelung des pH-Wertes in der
Methanstufe (C2) einer zweistufigen Vergarungsanlage herangezogen. Die
Regelung des pH-Wertes erfolgt tber Anderung des Fillstandes in der
Versauerungsstufe (C1) und damit Anderung der Substratzufuhr in die
Methanstufe.

Der Verlauf der Zugehdrigkeitsfunktion des pH-Wertes in der Methanstufe ist
durch nachfolgende Werte definiert. Die grafische Darstellung ergibt sich, wie aus
Abbildung 3-3 ersichtlich, aus diesen Werten. Beispielhaft sind die Punkte eins bis

vier fur einen niedrigen pH-Wert gekennzeichnet.

pH-Wert niedrig: 0,1 0,2 6,2 6,6
pH-Wert optimal: 6,2 6,6 7,8 8,2
pH-Wert hoch: 78 82 9 9

Abbildung 3-4 zeigt die Zugehorigkeitsfunktion des Fillstandes in der
Verséduerungsstufe. Die Verlauf der Zugehdorigkeitsfunktion ist nachfolgend

aufgelistet:

Fullstand leer: -30 -10 10 50
Fullstand mittel: 10 50 50 90
Fullstand voll: 50 90 100 100
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leer mittel voll

0,754

0,50

0,254

O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Fullstand in %

Abbildung 3-4: Zugehorigkeitsfunktion p des Fullstandes in der Versduerungsstufe

Angenommen sei hier ein Messwert von pH 6,25 in der Methanstufe und ein
Fallstand von 22,5 % in der Versauerungsstufe. Dies bedeutet eine Zugehdorigkeit
des pH-Wertes von 0,875 zu dem Term niedrig und 0,125 zu optimal. Die
Zugehdrigkeit des Fullstandes in der Versauerungsstufe ist zu 0,31 mittel und 0,69

leer.

3.3.3 Folgerungen (Inferenz)

Bei der Inferenz (Schlussfolgerung) missen die in der Fuzzyfizierung aus den
Messwerten ermittelten linguistischen Werte und Zugehorigkeiten mittels der in
der Wissensbasis zugrunde liegenden WENN-DANN-Regeln in linguistische
Ausgangssignale umgewandelt werden.

Nachfolgend sind die zugrundeliegenden Regeln beziglich der pH-Wert-Regelung
in der Methanstufe (C2) Uber den Fiullstand in der Verséuerungsstufe (C1)

dargestellt. In diesem Schritt wird nun ein Sollfillstand ermittelt.

1. WENN pH_C2=niedrig UND Fillstand_Cl=leer DANN
Sollfullstand_C1=mittel

2. WENN pH_C2=niedrig UND (Fullstand_C1=mittel ODER Fullstand C1=voll)
DANN Sollfullstand_C1=voll



Grundlagen der Fuzzy-Logik 60

3. WENN pH_C2=hoch UND Fullstand_C1=mittel DANN
Sollfullstand_C1=leer
4. WENN pH_C2=hoch UND Fullstand_C1=hoch DANN

Sollfillstand _Cl1=mittel

Um die Werte weiter behandeln zu kbénnen, mussen sowohl UND als auch ODER
Bedingungen in mathematische Rechenoperationen umgewandelt werden. Der
Erflillungsgrad der Zugehdarigkeit ist dabei so definiert, dass er bei der Fuzzy-
UND-Verknupfung so gro3 wie der kleinste Zugehorigkeitsgrad der
Eingangsgrol3en ist und bei der Fuzzy-ODER-Verkntpfung so grol3 wie der grol3te
Zugehorigkeitsgrad der Eingangsgrofien.

Der Verlauf der Zugehdrigkeitsfunktion fir den Sollfilistand in der

Versauerungsstufe (siehe Abbildung 3-1) ist folgendermal3en definiert:

Sollfullstand leer: -30 -10 10 30
Sollfullstand mittel: 10 40 60 90
Sollfullstand voll: 70 90 100 100

HA
1 -

leer mittel voll

0,754

0,50

0,254

O I I I I I I I I I I >
O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Sollfullstand in %

Abbildung 3-5: Zugehorigkeitsfunktion u des Sollfillstandes in  der
Versauerungsstufe
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Mit dem angenommenen Fillstand von 22,5 % und einem pH-Wert von pH 6,25
und den unter 3.3.2 ermittelten Zugehorigkeiten lasst sich aus den Regeln 1 bis 4
die Zugehorigkeit des Sollfullstandes ermitteln (siehe Abbildung 3-6). Aus Regel 1
ergibt sich damit eine Zugehdorigkeit des Sollfillstandes in C1 zu mittel von 0,69,

nach Regel 2 ergibt eine Zugehorigkeit des Sollfillstandes in C1 zu voll von 0,31.

leer mittel voll

0,754

0,501

0,254

O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Sollfullstand in %

Abbildung 3-6: Ermittlung des Zugehoérigkeitsgrades p des Sollfillstandes mittels
der Zugehdrigkeitsgrade der Eingangsgrof3en und der Fuzzy-Regeln

3.3.4 Ausgangskodierung (Defuzzifizierung)

In diesem letzten Schritt muss aus der vorhergehenden Interferenz nun wieder ein
scharfer Wert entstehen, der es ermoéglicht die  gewinschten
Steuerungsmalinahmen durchzufuhren. Die hierfur am hé&ufigsten benutzte
Variante ist die Ermittlung der Flachenschwerpunkte.

Fur das durchgefiihrte Beispiel ist der Flachenschwerpunkt in Abbildung 3-6
eingezeichnet (Punkt S). Es ergibt sich fur das aufgefihrte Beispiel ein
Sollfiillstand von 60 %.



4 Untersuchungen zur Eignung verschiedener
Tragematerialien als Festbett

Die Grundvoraussetzung fur eine gute Abbauleistung und hohe Raum-Zeit-
Ausbeute ist die Anreicherung grol3er Mengen aktiver Biomasse im Reaktorraum.
Besonders bei Reaktoren mit hohen Durchséatzen finden dabei verschiedene
Systeme der Biomasseanreicherung im Reaktor Anwendung. Eine Moglichkeit der
Biomasseanreicherung ist dabei das Festbettverfahren.

Dabei siedelt sich Biomasse als Biofilm auf der Oberflache des Tragermaterials
an, verbleibt als Feststoff in Hohlraumen des Tragermaterials und kann sich auch
unterhalb des Tragermaterials als Schlamm anreichern.

Aufgrund des Filtereffektes bei der Ruckhaltung der Biomasse werden

Festbettreaktoren auch als anaerobe Filter bezeichnet /108/.

4.1 Recherche nach geeigneten Tragermaterialien

Neben der Hauptaufgabe der Biomasseanreicherung im Fermenter soll das
Festbett auch zur VergleichmafRigung der Durchstromung fuhren und den

Stoffaustausch zwischen Abwasser und Biomasse intensivieren.
Tabelle 4-1: Anforderungen an ein leistungsfahiges Tragermaterial

Kategorie Merkmal

Spezifische Oberflache

Verfahrenstechnische | Oberflachenbeschaffenheit: Porositat, Rauhigkeit

Merkmale Gleichférmigkeit der Durchstromung,

Verstopfungssicherheit

Wirtschaftliche Materialpreis, Einbaukosten
Merkmale Bezugsmaglichkeit und Entsorgungskosten
Langlebigkeit

Sonstige Merkmale Bestandigkeit

Gewicht

Umweltvertraglichkeit
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Eine Einteilung der Tragermaterialien kann nach der Form der Einbringung in den
Reaktor geschehen. Materialien, welche in loser Schittung eingebracht werden
(z.B. Basalt, Lavaschlacke, Keramik, Blahton oder Sand), werden bei der Wahl
des Tragermaterials nicht beriicksichtigt, da einer moglichst geordneten Packung
und damit guter Durchstrémung der Vorzug gegeben wird.

Bisher bekannte oder eingesetzte geordnete Packungen bestehen aus
Rohrenkdrpern oder Bahnen aus verschiedenen Kunststoffmaterialien oder

Keramikformkoérpern.

Die Anforderungen an ein geeignetes Tragermaterial lassen sich u.a. nach den in
Tabelle 4-1 aufgelisteten Gesichtspunkten aufteilen. Neben diesen Anforderungen
an das Tragermaterial bietet es sich zudem an, nach Tragermaterialien zu suchen,
die natlrliche Herkunft haben (Pflanzenmaterialien) oder als Abfallstoff anfallen.

Hierbei ist der Einsatz folgender Tragermaterialien denkbar:

» Biertreber (z.B. in Form von Pressplatten)

» Naturfasern: Hanf, Flachs, Sisal, Baumwolle, Jute oder Kokos
» Bambusstéabe

» Holzplatten, Wurzelholz

= Knochen

= Altreifen.

Damit beim Einsatz von Faserstoffen als Tragermaterial eine geordnete Packung

erzielt werden kann, muss die Anbringung an einer Stitzmatrix bedacht werden.

Fur die nachfolgend beschriebenen Untersuchungen bezlglich der Eignung

verschiedener Tragermaterialien wurden folgende vier Tragermaterialien

ausgewahlt:

» TYP 1: Kunststofftrager aus Hart-PVC mit einer spezifischen Oberflache von
100 m3/m3,

» TYP 2: Kunststofftrager aus PE mit einer spezifischen Oberflache von
110 m3/m3.
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» TYP 3: Kunststofftrager aus PE mit einer spezifischen Oberflache von
200 m?/ms.
» TYP 4. Kokosfasermatten mit einer Maschenweite von 10 mm, spezifische

Oberflache >> 40 m?/m3 (keine Berucksichtigung der Oberflachenrauhigkeit).

Die verschiedenen Kunststoffmaterialien werden gewahlt, da in verschiedenen
Literaturquellen  ein  deutlich besserer Aufwuchs der methanogenen
Mikroorganismen auf Tragermaterialien aus PP und PE im Vergleich zu
PVC-Tragermaterialien nachgewiesen werden konnte /109, 110/. Zudem soll der
Einfluss einer doppelten spezifischen Oberflache erforscht werden. Nach /111/
bewirkte eine Verdoppelung der spezifischen Oberflache bei aufwarts
durchstromten Festbettreaktoren nur eine Steigerung der Abbaurate von 5 %, da
ein wesentlicher Anteil des Abbaus in Biomasseflocken geschieht, die in der
Tragermatrix gehalten sind.

Bei abwarts durchstromten Reaktoren hingegen ist die Trageroberflache
entscheidend, da die in Suspension befindliche Biomasse hier standig ausgesplilt
wird /112/. Sogar nach langerer Betriebszeit kommt es hier zu keiner wesentlichen

Anreicherung suspendierter Biomasse /113/.

Mit dem Tragermaterial vom TYP 4 sollen die Abbauleistung, Anfahrdauer und
Langzeitbestandigkeit eines natirlichen Tragermaterials im Gegensatz zu den
Kunststofftragern untersucht werden. Entscheidend beim Einsatz der
Kokosfasermatten ist der wirtschaftliche Vorteil. Im Gegensatz zu ca. 350,- DM/m3
Materialkosten bei den verschiedenen Kunststofftragern liegen die
flachenspezifischen Kosten bei den Kokosfasermatten bei ca. 60,- DM/m3,

zuzuglich den Kosten fr die Einbringung (Stitzmatrix).
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4.2 Material und Methoden

Nach der Auswahl der vier verschiedenen Tréagermaterialien wird in einem
kartoffelverarbeitenden Industriebetrieb eine Versuchsanlage zum Test dieser
Festbetten aufgebaut, in der Abwasser aus dem Betrieb direkt in die Anlage
geleitet wird.

Wahrend der Versuchsphase sollen vergleichende Daten bezlglich
Abbauleistung, Anwachsverhalten, Biogasbildung und langerfristigem Verhalten

der Festbettmaterialien gesammelt werden.

4.2.1 Aufbau der Versuchsanlage in einem Industriebetrieb

Die Versuchsanlage zur Untersuchung der vier verschiedenen Tragermaterialien
wird direkt mit frischem Abwasser aus dem Produktionsablauf des
kartoffelverarbeitenden Betriebes versorgt.

In  Abbildung 4-1 ist der Aufbau der Versuchsanlage dargestellt. Die
Versauerungsstufe (C1) ist als Ruhrkesselreaktor mit einem schnelllaufenden
Propellerrihrwerk ausgefuihrt. Die Versauerungsstufe wird im SBR-Betrieb einmal
taglich mit frischem Produktionsabwasser beflllt. Die Durchmischung erfolgt
diskontinuierlich, zur besseren Hydrolyse des Substrates und zum
Schlammrickhalt. Das Volumen der Versduerungsstufe mit variablen Fillstand
betragt maximal 200 Liter. Ein Mindestanteil versduertes Substrat bleibt taglich in
C1.

Von der Versauerungsstufe aus wird das vorbehandelte Abwasser uber
Schlauchpumpen den beiden Methanstufen C21 und C22 zugefuhrt. Die
Methanstufen werden als Festbettumlaufreaktoren betrieben und taglich sechsmal
mit gleichen Mengen an verséduertem Substrat beschickt. Die beiden Methanstufen
haben ein Reaktorvolumen von jeweils 70 Liter.
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R : Ablauf Ablauf
/; v c21 A v C22 a

i O O

w21 W22

PN1 PN21 PN22

Abbildung 4-1: R & I|-Schema der Versuchsanlage zur Untersuchung der
verschiedenen Tragermaterialien

Die Verséuerungsstufe C1 wird bei Raumtemperatur betrieben. Die beiden
Festbettreaktoren werden mit einer elektrischen Mantelheizung beheizt und
mesophil bei 37 °C betrieben.

Alle Reaktoren sind mit Probenahmeventilen (PN1, PN21 und PN 22) zur Analyse
von Parametern in der flussigen Phase versehen. An den beiden
Festbettreaktoren ist am Gasausgang je ein Nassgaszahler angebracht (QG) zur

Durchflussmessung.

Die beiden Festbettreaktoren werden parallel betrieben, damit jeweils zwel
Festbettmaterialien gleichzeitig getestet werden konnen. Die Zugabe von
versauertem Material erfolgt ebenfalls parallel, es werden téaglich die gleichen

Mengen in sechs Uber den Tag verteilten Intervallen zugegeben.
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42.2 Abwasser eines kartoffelverarbeitenden Industrie-

betriebes als Substrat

Als Substrat zum Betrieb der Versuchsanlage am Standort eines
kartoffelverarbeitenden Lebensmittelbetriebes wird das Abwasser aus dem
Produktionsbetrieb zur Bestimmung der Eignung verschiedener Tragermaterialien

als Festbett eingesetzt.

Der Produktionsablauf Iasst sich in die folgenden Arbeitsschritte einteilen:

1. Vom Kartoffellager werden die Kartoffeln zu den Waschern gefinhrt.

2. Die Kartoffeln werden geschalt.

3. Nach dem Schélen erfolgt eine Schwefelung der Kartoffeln, um eine
Verfarbung zu vermeiden.

4. Nach dem Schwefeln und einer Gréf3ensortierung gelangen die Kartoffeln zu

den Verarbeitungs- und Verpackungshallen.

Die Abwasser und Feststoffe aus den Schritten 1 und 2 werden verfittert bzw.
landwirtschaftlich verwertet. Die restlichen, anfallenden Abwé&sser aus den
Schwefelungs-, Verarbeitungs- und Reinigungsschritten werden gesammelt
erfasst und einem Lamellenklarer zugefiihrt. Die abgesetzten Feststoffe aus
diesem werden ebenfalls ladwirtschaftlich verwertet.

In dieser Versuchsphase wird der Uberlauf aus dem Lamellenklarer betrachtet, auf
den Einsatz des Abwassers aus den Reinigungsschritten wird vorerst verzichtet.
Es handelt sich um ein Abwasser mit vorwiegend organischer, starkehaltiger
Verunreinigung, mit einem CSB-Wert zwischen 2000 und 5000 mg/l, je nach
Produktionsvorgangen.
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423 Messtechnik

Zum Vergleich der vier verschiedenen Festbettmaterialien werden Gasmenge,

CSB-Konzentration und Ammoniumstickstoff-Konzentration bestimmt.

42.3.1 Chemischer Sauerstoffbedarf (CSB)

Der chemische Sauerstoffbedarf ist ein Mal3 fur die organische Verunreinigung
des Abwassers. Er bezeichnet die Menge an Sauerstoff, die bendétigt wird, um alle

Inhaltsstoffe vollstéandig zu oxidieren.

Zur Bestimmung des l6slichen CSB-Wertes werden die Proben 10 Minuten bei
14000 U/min abzentrifugiert (Laborzentrifuge TYP 5415 C, Eppendorf AG).

0,2 bzw. 2 ml des Uberstandes werden in Kiivetten pipettiert (Kuivettentests TYP
LCK 514; 100-2000 mg CSB/I und TYP LCK 014; 1000-10000 mg CSB/I; Dr.
Bruno Lange GmbH & Co. KG).

Tabelle 4-2: Prazision und statistische Kenndaten der CSB Kulvettentests /114/

LCK 514 LCK 014
100/+£27 1000/+140
Konzentration/Vertrauensbereich
) 1000/+40 5000/+300
in mg/l
2000/+55 10000/+500

Statistische Kenndaten nach DIN 38 409 A 51

Verfahrenskennsumme 79,2 mgl/l 326 mg/l

maximal zul&ssig 360 mg/l 1000 mg/I
Verfahrensvariationskoeffizient 0,49 % 0,55 %
maximal zuléssig 2,0 % 2,5 %

Danach werden die Kuvetten 120 min bei 148 °C erhitzt (Thermostat TYP LT 1W,
Dr. Bruno Lange GmbH & Co. KG).

Die Bestimmung des chemischen Sauerstoffbedarfs erfolgt photometrisch
(Photometer TYP LP 2W, Dr. Bruno Lange GmbH & Co. KG). Die Auswertung
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erfolgt bei einer Wellenlange von 605 nm, gemessen wird dabei die Grinfarbung

als Mal3 fur den Sauerstoffbedarf.

In der Tabelle 4-2 werden die statistischen Kenndaten der Kivettentests
dargestellt. Bei den Werten handelt es sich um Durchschnittswerte von zehn
produzierten Klvettentestchargen. Die Verfahrenskennsumme ermittelt sich aus
der Summe der Abweichungen zwischen Sollwert und Istwert. Der
Verfahrensvariationskoeffizient gibt die durchschnittliche Streuung Uber den

gesamten Messbereich an.

4.2.3.2 Ammonium-Stickstoff

Die Konzentration an Ammoniumstickstoff ermoglicht eine Abschéatzung des C/N-
Verhaltnisses. Damit kdnnen Mangel- oder Hemmerscheinungen durch zu geringe
oder zu hohe Stickstoffkonzentration detektiert werden.

Zur Bestimmung der Ammoniumstickstoff-Konzentration werden die Proben zuvor
10 min bei 14000 U/min abzentrifugiert (Laborzentrifuge TYP 5415 C, Eppendorf
AG).

Tabelle 4-3: Prazision und statistische Kenndaten der Ammonium Kivettentests

/114/
LCK 302 LCK 303
47/+6,7 2,0/+0,49
Konzentration/Vertrauensbereich
) 80/+10,0 25/+1.5
in mg/I
130/+£15,0 47/+2.5

Statistische Kenndaten nach DIN 38 409 A 51

Verfahrenskennsumme 14,6 mg/l 11,6 mg/l

maximal zulassig 36,0 mg/l 15,0 mg/l
Verfahrensvariationskoeffizient 1,33 % 1,09 %
maximal zul&ssig 3,0% 3,0%

Nach geeigneter Verdiinnung von 1 ml des Uberstandes mit destilliertem Wasser

werden 0,2 ml der verdinnten Probe in eine Kuvette pipettiert (TYP LCK 303; 2,5-
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60 mg NH,4/l und TYP LCK 302; 60-167 mg NH,4/I; Dr. Bruno Lange GmbH & Co.
KG).

Nach einer Reaktionszeit von 15 min bei Zimmertemperatur erfolgt eine
photometrische Auswertung der Proben (Photometer TYP LP 2W, Dr. Bruno
Lange GmbH & Co. KG).Die Auswertung erfolgt bei einer Wellenlange von
695 nm. In Tabelle 4-3 sind die statistischen Kenndaten und die Genauigkeit der

Ammoniumkuivettentests dargestellt.

4.2.3.3 Gaserfassung

Das Gasvolumen wird mit Nassgaszahlern (TYP TG 05, Ritter Apparatebau
GmbH) bestimmt, mit einer Messskala von minimal 1 dm3h und Maximal
50 dms/h. Das Gasvolumen kann auf 0,002 dm?3 genau bestimmt werden durch
Verdrangung einer Flussigkeit aus einer rotierenden Mehrkammer-Messtrommel,

die mit einem mechanischen Zahlwerk verbunden ist.

4.3 Ergebnisse der Untersuchungen mit verschiedenen

Festbettmaterialien

Vor Versuchsbeginn werden die beiden Methanstufen jeweils mit 50 %
ausgefaultem Klarschlamm aus der kommunalen Klaranlage und 50 % entgastem
Wasser beflllt. Eine Beschickung mit Substrat erfolgt erst nach vollstandigem

Ausgasen des Klarschlammes.

Wahrend der ersten Versuchsreihe werden die beiden Kunststoffmaterialien vom
TYP 1 (Hart-PVC, Reaktor C21) und TYP 2 (PE, Reaktor C22) miteinander
verglichen, in der zweiten Versuchsreihe die Festbettmaterialien vom TYP 3 (PE,
Reaktor C21) und TYP 4 (Kokosfaser, Reaktor C22). Die beiden Methanstufen
C21 und C22 werden wahrend der Versuchsreihen jeweils parallel mit
vergleichbaren Volumina versduertem Abwasser aus dem Reaktor C1 beschickt
(siehe Abbildung 4-1).
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Eine Erhdhung der Zulaufmenge bzw. der Raumlast erfolgt unter Bertcksichtigung
des CSB-Wertes im Auslauf des Reaktors. Der CSB-Wert im Auslauf soll dabei
nach Mdglichkeit 500 mg/l nicht stark tUbersteigen, da dies die Obergrenze fir den
BSBs-Wert bezuglich der Indirekteinleitung darstellt, der wahrend der
Versuchsreihnen eingehalten werden soll (Grenze, bis zu der kein

Starkverschmutzerzuschlag entrichtet werden muss).

Wird die Grenze fur den CSB-Wert eingehalten, ist sichergestellt, dass die Grenze
fur den BSBs-Wert eingehalten wird. Nach der anaeroben Behandlung des
Abwassers ist der BSBs-Wert deutlich geringer als der CSB-Wert, da nur die
organische Fraktion, die fur den BSBs-Wert verantwortlich ist selektiv abgebaut
wird. Man kann im Auslauf ein CSB/BSBs-Verhaltnis gro3er zwei annehmen.

4.3.1 Hydraulische Verweilzeit und CSB Raumlast

Wahrend der ersten Versuchsreihe wird die Zulaufmenge nur sehr langsam
gesteigert, um ein optimales Anwachsen von Biomasse auf den
Festbettmaterialien zu ermdglichen. Die Steigerung der Zulaufmengen und damit
die Verkirzung der hydraulischen Verweilzeit erfolgt sehr langsam unter
Bertcksichtigung des erzielten CSB-Wertes im Ablauf der Fermenter.

Die Abbildung 4-2 zeigt den Verlauf der hydraulischen Verweilzeit fir die beiden
Festbettmaterialien vom TYP 1 und 2. Das Festbettmaterial vom TYP 2 wird erst
spater eingesetzt und von Anfang an mit héheren Mengen an Substrat
beaufschlagt, da das Anwachsen beim Festbett vom TYP 1 vollig unproblematisch

verlief.

Ab dem 50. Versuchstag etwa werden beide Festbettmaterialien mit gleicher
hydraulischer Verweilzeit betrieben. Die zudosierte Menge an Abwasser wird
wahrend der Versuchsreihe kontinuierlich erhdht bis zu einer Verweilzeit von
minimal zwei Tagen in den beiden Methanstufen. Bei diesen Verweilzeiten werden

die geforderten CSB/BSBs-Grenzwerte deutlich unterschritten.

Wahrend der ersten 50 Tage der Versuche wird die Raumlast nur wenig erhéht,

bis 0,5 kg CSB/m3reakior*d. Die nachfolgende kontinuierliche Verringerung der



Untersuchungen zur Eignung verschiedener Tragematerialien als Festbett 72

hydraulischen Verweilzeit fuhrt zu einem Anstieg der Raumlast auf etwas Uber
2,5 kg CSB/Mm3geakior*d, in  Abhangigkeit von den schwankenden CSB-Wert-

Konzentrationen im Zulauf.
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Abbildung 4-2: Verweilzeit und Raumlast aus der ersten Versuchsreihe mit
Festbett TYP 1 (Hart-PVC, a=100 m2/m3, in Reaktor C21) und Festbett
TYP 2 (PE, a=110 m3/ms3, in Reaktor C22)

Bei der Durchfihrung der zweiten Versuchsreihe mit den Festbettmaterialen vom
TYP 3 und 4 wird die Verweilzeit deutlich schneller verkirzt als in der ersten
Versuchsreihe, da die Abbauleistung wahrend der ,Anwachsphase“ der ersten

Versuchsreihe sehr gut war.

Beginnend mit einer hydraulischen Verweilzeit von 15 Tagen erfolgt eine schnelle
Verkirzung auf eine Verweilzeit von funf Tagen. Danach wird die Verweilzeit
kontinuierlich weiter verkirzt zu einer kirzesten Verweilzeit von einem Tag in
beiden Methanstufen, auch hier wiederum unter Beriicksichtigung der CSB-
Grenzwerte.

Bei der kirzesten Verweilzeit von einem Tag in dieser Versuchsreihe betragt die

Raumlast in den beiden Reaktoren bis 4 kg CSB/M3geakior*d.
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Abbildung 4-3: Verweilzeit und Raumlast aus der zweiten Versuchsreihe mit
Festbett TYP 3 (PE, a=200 m?/m3, in Reaktor C21) und Festbett TYP 4
(Kokosfasermatten, a>>40 m2/m3, in Reaktor C22)

4.3.2 Verlauf der CSB-Werte und erzielter Abbaugrad

Wahrend der ersten Versuchsreihe wird zu Beginn die Raumlast nur sehr langsam
erhoht, um ein UbermaRiges Ansteigen der CSB-Konzentrationen im Auslauf zu
verhindern. Daher ist der CSB-Abbaugrad von Anfang an sehr hoch.

Die Erhohung der Raumlast bzw. Verminderung der hydraulischen Verweilzeit
erfolgt im Hinblick auf die CSB-Werte im Ablauf der beiden Methanstufen bzw. den

Abbaugrad an l6slichem CSB in den beiden Methanstufen.

In Abbildung 4-4 sind die Verlaufe fir den CSB-Abbaugrad, CSB-Konzentration im
Auslauf der Methanstufen und CSB-Konzentration im Zulauf (Versauerungsstufe)
fur die erste Versuchsreihe dargestellt.

Trotz steigender Raumlast bis zum Versuchende und gleichzeitiger Verklirzung
der Verweilzeit bleiben die CSB-Abbauraten in beiden Reaktoren bis zu

Versuchende bei etwa 90%.
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Abbildung 4-4 : Losliche CSB-Konzentration in der Versauerungsstufe und den
beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 1) und C22 (Festbett TYP 2)
wahrend der ersten Versuchsreihe und zugehdoriger CSB-Abbaugrad

Mit Tragermaterial vom TYP 2 konnen sogar etwas geringere CSB-
Ablaufkonzentrationen erzielt werden, obwohl dieses Tragermaterial erst deutlich
spater zum Einsatz kam.

Trotz der stark schwankenden Zulaufkonzentrationen (Versauerungsstufe)
zwischen 2 und 5 kg CSB/m? liegen die Konzentrationen im Auslauf relativ
konstant unter 0,5 kg CSB/m3. Dies zeigt ein sehr gutes Pufferverhalten der

Festbettreaktoren bzw. des angewachsenen Biofilms.

Bei der Durchfiihrung der zweiten Versuchsreihe mit den Festbetten vom TYP 3
und 4 liegt der CSB-Abbaugrad wahrend der ersten 20 Versuchstage im Vergleich
zur ersten Versuchsreihe etwas niedriger, da die Erhdhung der Raumlast hier
deutlich schneller vorgenommen wird. Nach dem 20. bis 25. Versuchstag liegt der
CSB-Abbaugrad bei beiden Festbettmaterialien tiber 90 % Abbauleistung.
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Abbildung 4-5 : Ldsliche CSB-Konzentration in der Versauerungsstufe und den
beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 3) und C22 (Festbett TYP 4)
wahrend der zweiten Versuchsreihe und zugehériger CSB-Abbaugrad

Bei ebenfalls stark variierenden CSB-Konzentrationen in der Versauerungsstufe
zwischen 2 und 6 kg CSB/m? liegen die Konzentrationen im Auslauf schon nach

wenigen Tagen unter 0,5 kg CSB/m3.

Sowohl bei der CSB-Abbauleistung als auch bei der CSB-Auslauf-Konzentration
zeigt das Festbett vom TYP 4 deutliche Vorteile. Die Abbauleistung steigt schon
innerhalb der ersten 8 Tage auf Uber 90 %, wahrend beim Festbett vom TYP 3
diese Abbauleistung erst nach 23 Tagen erreicht wird.

Bei einer Erh6hung der CSB-Konzentration im Zulauf zwischen dem 55. und 65.
Versuchstag steigt die CSB-Konzentration im Ablauf beim Festbett vom TYP 3 auf
1 kg CSB/m3 an, wahrend beim Festbett vom TYP 4 kaum erhdhte

Ablaufkonzentrationen festzustellen sind.

Auch bei der kiirzesten Verweilzeit von einem Tag bei Versuchende zeigen beide

Festbetten noch Ablaufkonzentrationen von deutlich unter 0,5 kg CSB/m3.
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Die Konzentrationen im Ablauf liegen beim Festbett vom TYP 4 wahrend der
ganzen Versuchsreihe deutlich unter denen vom TYP 3, im Schnitt etwa 50 %

geringer.

4.3.3 Ammoniumkonzentration in Hydrolyse- und Methanstufe

Die Konzentration an Ammonium in der Versauerungsstufe und in den
Methanstufen wird bestimmt, um mogliche Hemmung durch zu hohe
Konzentrationen an freiem Ammoniak bzw. Mangelerscheinung durch zu geringe

Konzentrationen an Stickstoff auszuschliel3en.
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Abbildung 4-6: Ammonium-Konzentration in der Versauerungsstufe und den
beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 1) und C22 (Festbett TYP 2)
wahrend der ersten Versuchsreihe

Wahrend der ersten Versuchsreihe liegt die Konzentration an Ammonium in der
Verséuerungsstufe zwischen 20 und 40 g NH4/m3.
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Die Konzentration an Ammonium in den beiden Methanstufen verlauft nahezu
parallel. Wahrend der ersten Versuchshélfte kdnnen Konzentrationen in den

beiden Methanstufen bis 350 g NH4/m3 gemessen werden.

Die  Konzentration an  Ammonium  verringert sich  wéhrend der
Versuchsdurchfihrung. In der zweiten Versuchshéalfte werden nur noch
Konzentrationen zwischen 100 und 170 g NH4/m3 gemessen. Der Grund der
Abnahme kann durch den steigenden Anteil an immobilisierter Biomasse auf den
Festbettmaterialien und damit grof3ere Substratspeicherfahigkeit oder aber durch

starkeren Verbrauch an Stickstoff durch die Mikroorganismen bedingt sein.
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Abbildung 4-7: Ammonium-Konzentration in der Versauerungsstufe und den
beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 3) und C22 (Festbett TYP 4)
wahrend der zweiten Versuchsreihe

Wahrend der zweiten Versuchsreihe mit Festbettmaterialien mit erhohter
spezifischer Oberflache ist keine Abnahme der Ammoniumkonzentration wéhrend

des Versuches in den Methanstufen erkennbar. Anscheinend ist die
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Substratspeicherfahigkeit bzw. der Verbrauch hier von Beginn an besser bzw.
groler.

Die Abbildung 4-7 zeigt den Verlauf der Ammoniumkonzentrationen wahrend der
zweiten Versuchsreihe. Auch hier liegt die Konzentration des Ammoniums in der
Versauerungsstufe vergleichbar zur ersten Versuchsreihe bei 20 bis 50 g NH4/m3.
In den beiden Methanstufen werden Konzentrationen zwischen 100 und
200 g NH4/m3 erreicht.

Wahrend beider Versuchsreihen liegt die Konzentration an Ammonium weder in
einem Bereich, der limitierend fir den anaeroben Abbau ist, noch in einem

Bereich, der sich hemmend auswirkt.

4.3.4  Spezifische Biogasausbeute

In den nachfolgenden Abbildungen sind die spezifischen Biogasausbeuten fur die
beiden Versuchsreihen mit jeweils zwei Festbettmaterialien aufgetragen.
Verglichen werden dabei die spezifischen Biogasausbeuten im Hinblick auf das

Reaktorvolumen und auf den abgebauten CSB-Wert.

Wahrend der ersten Versuchsreihe mit den Festbetten vom TYP 1 und TYP 2
sieht man, einhergehend mit der kontinuierlichen Verkirzung der hydraulischen
Verweilzeit und dem damit verbundenen Anstieg der CSB-Raumlast, eine
langsame, kontinuierliche Zunahme der spezifischen Gasproduktion, bezogen auf

das Reaktorvolumen.

Das Festbett vom TYP 2, das erst deutlich spater zum Einsatz kommt, liegt in der
spezifischen Gasbildung entsprechend zurtick, bis Versuchende kommt es jedoch
fast zu einem Angleichen der spezifischen Gasbildungsrate der beiden
Festbettmaterialien.

In der zweiten Versuchshéalfte werden steigende spezifische Gasbildungsraten
zwischen 0,5 und 1,5 m3m3geakior*d, gegen Versuchende sogar bis

2,0 Mm3/mM3geakior*d erreicht.
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Abbildung 4-8: Tagliche spezifische Gasbildungsrate bezogen auf das

Reaktorvolumen in den beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 1) und

C22 (Festbett TYP 2) wahrend der ersten Versuchsreihe

Betrachtet man die spezifische Biogasbildung bezogen auf die abgebaute CSB-

Fracht, so sind die Werte stark schwankend, in Anhangigkeit von der stark

schwankenden CSB-Konzentration im Zulauf bzw. in der Versauerungsstufe.

Wahrend des viermonatigen Versuchszeitraumes liegen die Werte zwischen 0,5

und 1,5 m¥kg CSBangebaut, AUch hier gleichen sich gegen Versuchende die Werte

fur die beiden Festbetttypen an.
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Abbildung 4-9: Spezifische Gasbildungsrate bezogen auf den CSB-Abbaugrad in
den beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 1) und C22 (Festbett
TYP 2) wahrend der ersten Versuchsreihe

Die nachfolgenden beiden Abbildungen zeigen die spezifischen Gasbildungswerte
fur die Festbettmaterialien vom TYP 3 und TYP 4 wahrend der zweiten

Versuchsreihe.

Der Anstieg der spezifischen Gasbildungsrate ist hier deutlich schneller als in der
ersten Versuchsreihne. Nach etwa 40 Tagen Uubersteigt die spezifische
Gasbildungsrate des Festbettes vom TYP 4 die des Festbettes vom TYP 3
deutlich und bleibt auch bis Versuchende hoéher. Auch hier liegen die Hochstwerte
bei knapp 2,0 m3/mM3reakior*d.
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Abbildung 4-10: Téagliche spezifische Gasbildungsrate bezogen auf das
Reaktorvolumen in den beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 3) und
C22 (Festbett TYP 4) wahrend der zweiten Versuchsreihe

Die spezifische Gasbildung bezogen auf den abgebauten CSB liefert auch hier
vergleichbare Ergebnisse zur ersten Versuchsreihe. Die Werte liegen
durchschnittlich zwischen 0,5 und 1,0 m3kg CSBapgebaut Und die HOchstwerte
betragen bis 1,5 m3/kg CSBangebaut-

Die erzielten spezifischen Gasproduktionsraten liegen dabei fir das Festbett vom
TYP 4 durchgehend etwas héher. Auch hier sind starke Schwankungen aufgrund

der stark unterschiedlichen CSB-Zulaufkonzentration zu verzeichnen.
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Abbildung 4-11: Spezifische Gasbildungsrate bezogen auf den CSB-Abbaugrad in
den beiden Methanstufen C21 (Festbett TYP 3) und C22 (Festbett
TYP 4) wahrend der zweiten Versuchsreihe

4.4 Diskussion der Versuchsergebnisse

Es werden in zwei aufeinanderfolgenden viermonatigen Versuchsreihen vier
verschiedene Festbettmaterialien bezlglich ihrer Eignung zum anaeroben Abbau
organischer Abwasserinhaltsstoffe getestet. Neben drei Kunststofffestbetten aus
unterschiedlichen Materialien, verschiedener Oberflachenform und
unterschiedlicher spezifischer Oberflache wird ein natirliches Festbett aus
Kokosfasern getestet.

Wahrend der Versuchsdurchfuhrungen werden regelmafllig chemischer

Sauerstoffbedarf (CSB), Ammoniumkonzentration und Gasbildung kontrolliert.

Jeweils zwei Festbetten werden in parallel betriebenen Reaktoren mit gleichem

Substrat in vergleichbaren Mengen beschickt. Wahrend der ersten Versuchsreihe
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erfolgte eine langsame Erhohung der Raumlast, um eine Uberlastung der
Reaktoren zu vermeiden. Hier werden zwei verschiedene Kunststofffestbetten mit

gleicher spezifischer Oberflache verglichen.

Bei einer Verkirzung der Verweilzeit auf zwei Tage und bei einer Raumlast von
maximal 2,5 kg CSB/m3reakior*d kdnnen bei den Festbettmaterialien vom TYP 1
und TYP 2 kaum Unterschiede festgestellt werden. CSB-Abbaugrad und
Auslaufkonzentration des CSB-Wertes verlaufen nahezu parallel, ebenso die
spezifische Biogasausbeute. Gegen Versuchende (gleichen sich die
Abbauleistungen der beiden Festbettmaterialien fast vollstandig an.

Es lasst sich also hinsichtlich der eingesetzten Kunststoffmaterialien, bzw. der
Oberflachenform bei gleicher spezifischer Oberflache kein Unterschied im
Anwachsverhalten oder in der Abbauleistung erkennen, zumindest bei den relativ

geringen Raumlasten in dieser Versuchsreihe.

Wahrend der zweiten Versuchsreihe kommen ein weiteres Kunststofffestbett mit
doppelter spezifischer Oberflache im Vergleich zum ersten Versuch und das
Festbett aus Kokosfasern zum Einsatz. Hier wird die Verweilzeit deutlich schneller
verkirzt, nachdem in der ersten Versuchsreihe keine Probleme erkennbar waren.
Wahrend des Versuches wird die Verweilzeit auf unter einen Tag verkurzt, und die
Raumlast steigt auf 4,5 kg CSB/M3geakior*d.

Beide Materialien sind den Festbetten aus der ersten Versuchsreihe deutlich
Uberlegen. Es werden hohere Abbauleistungen erzielt, der CSB-Wert im Ablauf ist

auch bei starken Schwankungen im Zulauf relativ konstant.

Deutliche Vorteile gegenuber dem Kunststofffestbett weist hier das
Kokosfasermaterial auf. Von Versuchsbeginn an sind die Abbauleistungen sehr
gut. Der CSB-Wert im Auslauf bleibt auch bei hohen Zulaufkonzentrationen
konstant und deutlich unterhalb dem des Kunststofffestbettes. Vermutlich ist die
Substrat- und Nahrstoffspeicherfahigkeit durch die rauhe Oberflache bei den

Kokosfasern begtnstigt.

Auch nach einem Versuchszeitraum von vier Monaten ist keine Verschlechterung

der Abbauleistung zu verzeichnen. Dies deutet auch auf eine hohe
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Langzeitbestandigkeit  dieses  organischen  Tragermaterials hin.  Der

Hauptbestandteil Lignin wird unter anaeroben Milieubedingungen nicht abgebaut.

Die Abbauleistung steigt also mit zunehmender spezifischer Oberflache des
Tragermaterials. Oberflachenbeschaffenheit und Kunststoffart spielen eine
untergeordnete Rolle. Das natlrliche Festbett aus Kokosfasern zeigte bessere
Eigenschaften im Anwachsen, in der Abbauleistung und in der Gleichmafigkeit
der Ablaufkonzentration und bietet starke Vorteile im Beschaffungspreis.

Nach diesen Vorversuchen wird das Festbettmaterial aus Kokosfasern auch fir

weitergehende Versuche eingesetzt.



5 Ergebnisse aus dem Betrieb der Versuchsanlage
mit Fuzzy-Control

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse aus dem Betrieb der zweistufigen
Versuchsanlage, deren Methanreaktor ein Festbett aus Kokosfasermatten hat,

dargestellt.

Wahrend der Versuche erfolgt eine standige Anpassung und Feinabstimmung des
Fuzzy-Control (Regelbasis, Werte der linguistischen Variablen) aufgrund der
ermittelten Ergebnisse.

Durchgefihrt werden Versuche zur Ermittlung der kirzesten Verweilzeit bei
konstantem Zulauf, zum Einfluss von Reinigungsmitteln, zum Verhalten bei
voreingestelltem Zulaufprofil und Uberlastungsversuche mit hochkonzentrierten

organischen Abwassern.

5.1 Material und Methoden

Nachdem in vorangegangenen Versuchen das Festbettmaterial aus
Kokosfasermatten effizienter war, werden die weiteren Versuche mit diesem
Festbettmaterial durchgeflhrt.

Als Versuchsanlage dient eine zweistufige Laboranlage mit einem gekuhlten
Substratspeichertank. Nachfolgend sind der Aufbau der Anlage und die
verfahrenstechnische und messtechnische Ausstattung dargestellt.

Die Regelung der Anlage erfolgt mit Fuzzy-Control, anfangs mit einer
Grundversion der Wissensbasis.

Als eingesetztes Substrat wird das Abwasser eines Kkartoffelverarbeitenden
Betriebes auch im Hinblick auf Reinigungsmittel und das reale Zulaufprofil des

Betriebes betrachtet.
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5.1.1 Aufbau der Technikums-Versuchsanlage

In Abbildung 5-1 ist der Aufbau der zweistufigen Versuchsanlage dargestellt.
Beide Reaktoren sind zylinderférmig aufgebaut, zum Grol3teil aus PVC-Rohren,
mit Zwischenrohrstiicken aus Edelstahl (V2A) zur Beheizung der Reaktoren

mittels Heizmatten von aul3en.

Die zweistufige Versuchsanlage hat eine Versauerungsstufe (C1l) mit einem
Volumen von 81l Die Versauerungsstufe ist als volldurchmischter
Ruhrkesselreaktor mit variablem Fillstand ausgefuhrt. Zur Offline Analyse aus der
Flissigphase ist eine Probenahmestelle (VciPN) am Reaktorboden angebracht.
Als Online MessgroRen in der Flissigphase dienen pH-Wert, Fllstand und

Temperatur.
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Abbildung 5-1: Aufbau der zweistufigen Versuchsanlage, bestehend aus
Vorratstank, Versauerungsstufe und Methanstufe, mit Messeinrichtung
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Die Versauerungsstufe wird mittels einer Schlauchpumpe (P1), Typ PD 5106,
Heidolph Instruments GmbH & Co. KG beschickt, in Raten zu jeweils 300 ml mit
einer maximalen Frequenz von 12 Dosageintervallen je Stunde. Die Zufuhrung in
die Versauerungsstufe erfolgt von unten. Um ein Rickstrémen von Substrat tGber
die Dosageleitung zu verhindern, ist das Flussigkeitsrickschlagventil Vg
angebracht.

Als Vorratstank fur das Substrat dient ein auf 4 °C gekuhlter Behalter B1. Dieser
Behalter ist mit einem langsamlaufenden Ruhrwerk ausgestattet, um ein Absetzen

von Feststoffen im Vorratstank zu vermeiden.

Beide Stufen werden mit einer elektrischen Mantelheizung (Wc1, W2l und We22)
der Watlow GmbH, mit einer Leistung von 350 W beheizt. Die Temperatur in der
Versauerungsstufe kann variiert werden, wahrend die Temperatur in der

Methanstufe konstant auf 37 °C gehalten wird.

Die Methanstufe (C2), ein Festbettreaktor mit Koskosfasermatten als Festbett, ist
ebenfalls aus PVC-Rohr und Edelstahl-Ringen aufgebaut. Das Volumen der
Methanstufe betragt 16 |, damit das doppelte Volumen der Versauerungsstufe. Der
Festbettreaktor wird von unten nach oben durchstromt. Bis auf einen geringen
Bereich am Boden (Einlaufbereich) und am oberen Ende (Uberlauf) ist der
Reaktor vollstandig mit Festbettmaterial gefillt. Der Reaktor ist standig bis zum
Siphon-Uberlauf gefiillt. Wird am unteren Einlauf frisches, versauertes Substrat in
die Methanstufe gepumpt, so tritt ilber den Uberlauf eine entsprechende Menge
aus dem Reaktor aus. Am Boden der Methanstufe ist ebenfalls eine
Probenahmestelle VPN angebracht. Die Methanstufe ist nur mit einer
Temperaturmessung ausgestattet.

Zwischen den beiden Fermentern befindet sich eine gemeinsame
Flussigkeitsmessstrecke mit Temperatur- und pH-Wert-Messung.

Uber die vier Magnetventile mit Riickmeldung Vci11, Vci2, Veol und Vo2, Typ 121,
Birkert GmbH & Co. KG, und der Schlauchpumpe P2, Typ PD 5106, Heidolph

Instruments GmbH & Co. KG, sind folgende Betriebsarten schaltbar:

Umlauf Versauerungsstufe C1: Ventile Vci11 und Ve 2 sind gedffnet, die Ventile

Vc21l und V22 sind geschlossen. Diese Betriebsart kann verwendet werden, um
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Flissigkeit von C1 durch die gemeinsame Messstelle zwischen den Fermentern
Zu pumpen.

Umlauf Methanstufe C2: Ventile Vc11 und Vc;2 sind geschlossen, die Ventile Vol
und Vc22 sind geoffnet. Dieser Betriebszustand stellt den Normalbetrieb dar, in
dem der Reaktorinhalt von C2 standig im Upflow-Betrieb umgewalzt wird. In dieser
Betriebsart kann ebenfalls Flussigkeit aus C2 durch die gemeinsame Messstelle
gepumpt werden.

Umpumpen von C1 in C2: Ventile Vc1 und V22 sind geéffnet, Ventile Vo1 und
V22 sind geschlossen. In dieser Betriebsart kann versauertes Substrat von
Behalter C1 in Behélter C2 umgepumpt werden.

Umpumpen von C2 in C1: Ventile Vc11 und V22 sind geschlossen, Ventile Vol
und V22 sind gedffnet. Bei dieser Betriebsart besteht die Mdglichkeit etwa bei zu
starkem Abfall des pH-Wertes in der Versauerungsstufe, Fermenterflissigkeit zum

Anheben des pH-Wertes von der Methanstufe zurtickzufuhren.

Neben diesen Betriebszustanden kann Lauge (zur pH-Wert-Stabilisierung) aus
dem Vorratsbehalter B2 Uber eine kleine Schlauchpumpe, Typ SPR-66, Mdller

Feinmechanik GmbH & Co. KG, zugegeben werden.

Das Gas beider Reaktoren C1 und C2 kann in einer gemeinsamen Messstelle
analysiert werden. FUr jeden Fermenter ist vor der Qualitatsanalyse des
entstehenden Biogases ein Gaskuhler geschaltet (bestehend aus einem Peltier-
Element, einem PC-Kuhler und einem CPU-Ventilator), um das Biogas auf etwa
15 °C abzukihlen und Wasserdampf auszukondensieren. Damit wird ein spateres
Kondensieren in der Messstrecke vermieden. Nach den beiden Gaskuhlern W¢:G

und We,G ist je eine Temperaturmessung zur Kontrolle vorgesehen (PT 100).

Nach der Temperaturmessung ist jeweils eine Massendurchflussmessung
geschaltet. Anschlie3end ist eine gemeinsame Messtrecke zur Bestimmung der
Gaszusammensetzung beziiglich Methangehalt und Wasserstoffkonzentration
nach einem Schwefelwasserstofffilter angeordnet. Uber zwei Drei-Wege-Ventile
VciG und VG und einem  Zwei-Wege-Ventil V. kann wahlweise die

Biogaszusammensetzung einer der beiden Reaktoren gemessen oder die
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Gasmessstrecke zur Regenerierung der Sensoren mit Umgebungsluft gespdlt

werden. Uber den Gasverdichter V, wird das Gas abgesaugt und abgeblasen.

5.1.2 Online-Messgroéi3en

Die oben dargestellte Versuchsanlage wird tber Datenaufnahme verschiedener
Online-Messgro3en in Gas- und Flussigphase, Verarbeitung dieser Daten und
Ausfuihrung der Ergebnisse Uber die Stellglieder, geregelt.

Sowohl die Datenaufnahme aus allen Messeinrichtungen als auch die Schaltung
aller Ventile, Pumpen und sonstiger Hilfseinrichtungen erfolgt mittels einer CPU,
Typ S7-314 IFM, Siemens AG, und angereihter analoger und digitaler Ein- und
Ausgabebaugruppen.

Die Mensch-Maschine-Kommunikation erfolgt mit einem PC (Windows NT), einer
Visualisierung erstellt auf WinCC, Siemens AG und des darauf adaptierten Fuzzy-

Control.

5.1.2.1 MessgrofR3en in der Gasphase

Die Messgrof3en in der Gasphase werden in einer gemeinsamen Messstrecke flr
die beiden Reaktoren C1 und C2 bestimmt. Die Wahl des Reaktors ist durch

Ventilschaltungen maéglich.

Massen-Durchflussmessung

Bei der Durchflussmessung handelt es sich um eine Massen-Durchflussmessung,
vom Typ MAS 2006, der Kobold Messring GmbH.

Funktionsprinzip:

Aufgrund des in die Stromung eingebrachten Durchfluss-Widerstandskorpers
entsteht zwischen den Punkten P1 und P2 eine Druckdifferenz, d.h. ein geringer
Teil der Stromung wird im Bypass durch das Messrohr geleitet. Das
Teilungsverhaltnis bleibt konstant. Auf dem Messrohr sitzen zwei Widerstands-
Temperatur-Detektoren, die einen konstanten Warmestrom in den Gasstrom
abgeben. Beim Durchfluss des Gases, welches Warme aufnimmt, kommt es zu
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einer Temperaturdifferenz, d.h. in den Spulen andert sich der Widerstand. Die

Widerstandsdifferenz steigt mit zunehmenden Durchfluss.

Spulen

R1 T1 R2 T2

Messrohr

P1 P2

Abbildung 5-2 : Schemazeichnung zur Massendurchflussmessung

Tabelle 5-1: Technische Daten der verwendeten Massen-Durchflussmessung

Hersteller Kobold Messring GmbH
Typ MAS-2006
Messbereich 0-500 ml/min
Versorgung 12/24 VDC

Ausgang 0-5 VDC/4-20 mA
Ansprechzeit98 % |2 s

Die Vorteile dieser Messtechnik sind geringer Druckverlust, beliebige rdumliche
Einbaulage und hohe Reproduzierbarkeit der Messergebnisse.

Die Durchflisse des Biogases werden fir beide Fermenter einzeln bestimmt:
Versauerungsstufe C1 FIR 1 und Methanstufe C2 FIR 2.

Wasserstoffkonzentration

Mit Hilfe der Wasserstoffkonzentration sollen Uberlastungserscheinungen des
anaeroben Abbaus schnell und zuverlassig detektiert werden. Da die Dichte und

die Loslichkeit von Wasserstoff sehr gering sind, gelangt der Wasserstoff schneller
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als die tbrigen Gasbestandteile zur Messstelle. Hohe Wasserstoffkonzentration
deutet auf eine Uberlastung hin, da die Methanbakterien das ihnen zur Verfiigung
gestellte Substrat (Wasserstoff) nicht mehr verarbeiten und die acetogenen

Mikroorganismen durch ihr Ausscheidungsprodukt Wasserstoff gehemmt werden.

Die Wasserstoffkonzentration wird mit einem elektrochemischen Gassensor, Typ
T3HYT, City Technology Ltd, bestimmt. Die elektrochemische Messzelle besteht
aus drei Elektroden und einem ionenleitenden Elektrolyten (siehe Abbildung 5-3).
Die elektrochemische Zelle ist auf der Messgasseite mit einer gasdurchlassigen
PTFE-Folie abgedichtet, so dass der Elektrolyt nicht austreten kann und das Gas
durch die Folie zur Arbeitselektrode eindringen kann. Die Elektroden bestehen aus
Membranen, die mit Platin oder Gold beschichtet sind.

An der Arbeitselektrode wird die zu messende Komponente (Wasserstoff)
elektrochemisch umgesetzt. Die freiwerdenden Elektronen diffundieren durch den
Elektrolyten zur Gegenelektrode. Bei diesen Vorgangen fliel3t, proportional zur
elektrochemisch umgesetzten Gasmenge, Strom von der Arbeits- zur

Gegenelektrode.

Elektrolyt
|
Gegenelektrode | Membran
-
Gas
| -
-
Referenzelektrode
| Arbeitselektrode

Abbildung 5-3: Schematische Darstellung einer elektrochemischen Messzelle

Die elektrochemischen Umsatze bei der Bestimmung von Wasserstoff werden

folgendermalRRen beschrieben:
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Arbeitselektrode: H, — 2H" +2e” Gl. 5-1

Gegenelektrode: O, +4H" +2e” - 2H,0 Gl. 5-2

Die Referenzelektrode wird bendtigt, um eine konstante Spannung zwischen

Arbeits- und Gegenelektrode aufrecht zu halten.

Die Vorteile der elektrochemischen Gasanalyse liegen in dem linearen Verhalten
(linear ansteigendes Signal im Verhaltnis zur Wasserstoffkonzentration), der
einfachen Handhabung und dem relativ geringen Preis. Nachteile sind mdgliche
Quereinflisse von anderen Gasen, relativ starke zeitliche Signaldrift nach unten

und nur bedingte Lebensdauer (ca. 2 - 3 Jahre).

Tabelle 5-2: Technische Daten des eingesetzten elektrochemischen

Wasserstoffsensors
Hersteller City Technology Ltd
Typ T3HYT
Messbereich 0 - 2000 ppm H,
Versorgung 10-35VDC
Ausgang 4 - 20 mA
Auflésung 2 ppm
Temperaturbereich -20 °C - +50 °C
Druckbereich atmospharisch £ 10 %

Ansprechzeit 90 % Tgy |<30s

Relative Luftfeuchtigkeit |15 — 90 %, nicht kondensierend

Langzeitdrift << 2 % Signalverlust/Monat

Linearitat linear Gber ganzen Messbereich
Wiederholbarkeit 2 % des Signals
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Methankonzentration

Die Bestimmung der Methankonzentration erfolgt, um Aussagen uber die
Prozessstabilitat zu erhalten, Uberlastungen zu erkennen und den Energieinhalt
des Biogases zu bestimmen.

Hier wird ein Methansensor nach dem Infrarot-Messprinzip der Pewatron AG, TYP
OEM-NDIR, Serie EGC, eingesetzt.

Messstrecke Filter Detektoren

Infrarotquelle |
]
\ E: Messsignal
E: Referenzsignal

= Gas

Abbildung 5-4: Darstellung des Infrarot-Messprinzipes zur Bestimmung der
Methankonzentration

In Abbildung 5-4 ist der Sensoraufbau eines Zweistrahl-Infrarotsensors, wie er zur
Bestimmung der Methankonzentration eingesetzt wird, schematisch dargestellt.

Als Strahlungsquelle fur das Infrarotlicht dient ein geheizter Draht oder eine
Lampe. Das Infrarotlicht durchquert die mit Messgas geflillte Messtrecke. Durch
das Probegas findet eine Schwachung der Strahlungsenergie durch Absorption
statt. Die Absorption in einem bestimmten Wellenlangenbereich im Probegas ist
proportional der Konzentration des zu analysierenden Gases. Durch die
Absorption wird eine Energieabnahme hervorgerufen, die mit Detektoren bestimmt

wird.

Durch Filter in verschiedenen Spektralbereichen vor den Detektoren wird zugleich
ein Referenzsignal bestimmt, in einem Bereich, in dem keine Absorption
stattfindet. Dadurch werden Intensitatsanderungen der Infrarotquelle und
Verunreinigungen im Messgang kompensiert, und es wird eine hohe
Langzeitstabilitat erreicht. In der nachfolgenden Tabelle sind die technischen

Daten des eingesetzten Infrarotsensors aufgelistet.



Ergebnisse aus dem Betrieb der Versuchsanlage mit Fuzzy-Control 94

Tabelle 5-3: Technische Daten des Infrarotsensors zur Bestimmung der

Methankonzentration
Hersteller Pewatron AG
Typ OEM-NDIR Serie EGC
Messbereich 0 - 100 Vol.-% CHg4
Versorgung 18- 30 vDC
Ausgang 0(4)-20mA
Auflésung 0,2 %
Genauigkeit *+ 2 % des vollen Signals
Temperaturbereich 0°C-+45°C

Druckbereich atmospharisch £ 10 %
Ansprechzeit 90 % Tgy |<10s

Relative Luftfeuchtigkeit |0 — 100 %, nicht kondensierend
Langzeitdrift <+ 2 % des vollen Signals/Jahr
Linearitat linear Gber ganzen Messbereich
Wiederholbarkeit + 0,3 % bei Null; £ 1,5 % bei Signal

Die Vorteile dieses Messverfahrens sind die geringe Querempfindlichkeit, keine
Vergiftung bei hohen Konzentrationen, gute Langzeitstabilitst und hohe
Selektivitat. Demgegeniber steht ein relativ hoher Preis der Infrarot-Gassensoren.

5.1.2.2 Messgrof3en in der Flissigphase

Neben den oben beschriebenen Messgrof3en in der Gasphase werden einige
Parameter in der Flissigphase bestimmt wie pH-Wert, Fillstand in der

Versauerungsstufe und die Temperatur in beiden Fermentern.

pH-Wert

Zur Bestimmung des pH-Wertes in der Methanstufe und der gemeinsamen
Messleitung zwischen den Fermentern werden pH-Einstabmessketten der M. K.
Juchheim GmbH & Co., Typ 2GE-2G-U-T, verwendet. Die technischen Daten der

verwendeten pH-Einstabmessketten einschlie3lich des Messumformers sind in
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Tabelle 5-4 aufgelistet. Als Diaphragmamaterial wird PTFE verwendet, welches

besonders geeignet ist fur den Einsatz im Abwasserbereich.

Tabelle 5-4: Technische Daten der verwendeten pH-Einstabmessketten

Hersteller M. K. Juchheim GmbH & Co.
Typ 2GE-2-G-U-T
Temperaturbereich -5-+80 °C

Messbereich pHO - 12 (14)
Versorgung 230 VAC

Ausgang 0(4)—-20mA
Diaphragma PTFE-Ring
Abmessungen 120 x 12 mm
Druckbestandigkeit bis 10 bar

Ableitsystem Ag/AgClI

Fullung Gelftllung/silberionenfrei

Fullstand

Die Messung des Fiullstandes

in der Versauerungsstufe erfolgt mittels

hydrostatischem Druckaufnehmer der Endress & Hauser Messtechnik GmbH &

Co. KG, Typ Deltapilot S.

Tabelle 5-5: Technische Daten des hydrostatischen Druckaufnehmers

Hersteller Endress & Hauser Messtechnik GmbH & Co. KG
Typ Deltapilot S

Sensor Keramikzelle

Messbereich 0 — 100 mbar

Genauigkeit + 1 mbar

Aufldsung 0,1%

Versorgung 90 - 253 VAC

Ausgang 0 (4)—20 mA

Einsatztemperatur -20 - +60 °C
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Die Kontrolle des Fullstandes in der Versauerungsstufe dient dazu, die Verweilzeit
in der Versauerungsstufe zu steuern und die Substratmengen, die in die

Methanstufe gespeist werden, in gewissen Grenzen zu variieren.

Temperatur

Zur Temperaturmessung werden PT 100 Transmitter der Endress & Hauser
Messtechnik GmbH & Co. KG vom Typ T3T 10 verwendet.

Tabelle 5-6: Technische Daten der Temperatur-Sensoren

Hersteller Endress & Hauser Messtechnik GmbH & Co. KG
Typ T3T 10

Sensor Pt 100

Messbereich -0 —+100 °C

Versorgung 6,5-32VDC

Ausgang 0 (4) — 20 mA

5.1.3  Offline-Analytik

Neben den verschiedenen Online-Messgréfien werden die Parameter freie
Fettsduren und CSB-Konzentration offline bestimmit.

Gerade die Bestimmung der freien Fettsduren in der Flussigphase liefert
aussagekraftige Ergebnisse Uber die Stoffwechselvorgange und Abbauvorgange
und liefert ausreichend reproduzierbar und schnell aussagekréftige Ergebnisse.
Mit Hilfe des Verteilungsmusters und der Konzentration der freien Fettsduren
sollen wichtige Erkenntnisse im Zusammenhang mit den Online-Messgréf3en

gewonnen werden, die Eingang in die Wissensbasis finden.

5.13.1 Gaschromatographische Analyse der freien Fettsauren

Die Analyse der freien Fettsduren erfolgt mit einem Gaschromatographen, Typ HP
5890, mit Autosampler, Typ HP 7673A, der Hewlett & Packard GmbH. Die
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Auswertung der ermittelten Fettsaure-Peaks erfolgt mit einem Integrator, Typ HP
3393A.

Vor der Injektion in den Chromatographen werden die Abwasserproben

folgendermal3en vorbereitet:

» Zentrifugieren der Proben bei 14.000 U/min fur eine Dauer von 15 min
(Laborzentrifuge Typ 5415 C, Eppendorf AG)

* 1 ml des Uberstandes wird mit 8,8 Mass.-% Methaphosphorsaure versetzt, um
die flichtigen Fettsauren vor dem Injizieren zu fixieren.

» 0,1 ml der versauerten Probe versetzen mit 1 ml interner Standardlésung. Als
interne Standardlosung  dient eine  wassrige 0,01  Vol.-%-ige
3,3 Dimethylbuttersaure-Losung.

* |njektion in den Gaschromatographen

» Die Auswertung erfolgt nach dem Flammenionisationsdetektor (FID) mit dem
Integrator. Die Zusammensetzung der Eichldsung zur Bestimmung der freien

Fetts&uren ist in Tabelle 5-7 dargestellt.

Tabelle 5-7: Zusammensetzung der internen Standardldsung zur Bestimmung der
freien Fettsduren

Substanz Konzentration [mg/I]
Essigsaure C-2 5059
Propionsaure C-3 3521
Isobuttersaure i C-4 1505
Buttersaure C-4 3500
Isovaleriansaure i C-5 1044
Valeriansaure C-5 1480
Capronsaure C-6 985
Oenanthsaure C-7 1081

Bei der gaschromatographischen Analyse wird 0,1 pl der vorbereiteten flissigen
Probe injiziert, im Verdampfer verflichtigt und in der folgenden

Trennsaulenschaltung aufgetrennt. Dabei wird ein Temperaturprogramm
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durchlaufen, um bestmogliche Trenngrade zu erzielen. Am Ende der Trennsaulen

befindet sich ein FID.

Das Detektorsignal wird vom angeschlossenen Integrator verstarkt, und mittels
interner Standardmethode werden die Konzentrationen intern berechnet und auf

einen Schreiber ausgegeben.

Tabelle 5-8: Technische Daten der gaschromatografischen Analysemethode.

Parameter Technische Daten
Hewlett & Packard GmbH, Typ HP 5890, mit

Gaschromatograph

Autosampler, Typ HP 7673A.
Injektortemperatur 225 °C

Fused-Silica Kapillare, Carbowax, 20M,
Vorsaule
10 m x 0,25 mm x 0,25 um

Fused-Silica Kapillare, FFAP,

Trennsaule

25mx 0,2 mm x 0,25 pm

Detektortemperatur (FID)

230 °C

2 min isotherm bei 70 °C

4 °C/min von 70 °C — 156 °C

Ofentemperaturen

12 °C/min von 156 °C — 180 °C

20 min isotherm bei 180 °C

Tragergas Wasserstoff; 0,75 bar; 3 ml/min
Brenngas Wasserstoff; 35 ml/min
Brennluft Gereinigte, Olfreie Luft; 320 ml/min
Split 1:12
Probenmenge 1l
ISTD 0,01 Vol.-%ige wassrige 3,3 Dimethylbuttersédure
5.1.3.2 Bestimmung der CSB-Werte

Auch wahrend der Versuchsdurchfihrung an der geregelten Versuchsanlage wird

der chemische  Sauerstoffbedarf  regelmé&Rig  analysiert, um

Grenzwerteinhaltung fir die Starkverschmutzergrenze zu tberprifen.
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Die Analyse wird photometrisch mit Klvettentests der Dr. Bruno Lange GmbH &
Co. KG durchgefthrt (Analysenbeschreibung siehe Kap. 4.2.3.1).

5.1.4 Aufbau des Fuzzy-Control und der Wissensbasis

Es soll hier nur ein Uberblick tber Fuzzy-Control gegeben werden. Die
Ausarbeitung des Fuzzy-Control und der Wissensbasis wurde im Rahmen der

Dissertation von E. Murnleitner /115/ vorgenommen.

Zu Beginn der Versuche werden der Wissensbasis nur wenige pragnante Regeln
zugrunde gelegt. Wéahrend der Versuchsdurchfiihrung wird diese Regelbasis

erweitert und verfeinert.

5.14.1 Aufbau des Fuzzy-Control

Grundgedanke des Aufbaus des Fuzzy-Control ist ein Regelungssystem, das
moglichst flexibel bei industriellen Abwassern verschiedener Zusammensetzung
eingesetzt werden kann.

In das Regelungssystem missen sowohl die Grundzusammenhange des
anaeroben Abbaus organischer Abwasserinhaltsstoffe als auch

abwasserspezifische Merkmale Eingang finden.

Der Aufbau des Fuzzy-Control ist mehrstufig, vertikal strukturiert. In einem ersten
Schritt wird aufgrund der aktuellen Messwerte (Eingangswerte) der Zustand
ermittelt. Ausgehend vom Zustand werden zusammen mit weiteren Variablen
MalRnahmen ermittelt. Diese MalRnahmen werden in einem letzten Schritt in

StellgroBRen umgewandelt (Regler).
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Tabelle 5-9: Vertikaler Aufbau des Fuzzy-Control und der Fuzzy-Variablen

Fuzzy-Block Variable Ort Fuzzy-Sets
pH-Wert Versauerungsstufe | niedrig, normal, hoch
d-pH-Wert Versauerungsstufe | abnehmend, gleich,
zunehmend
Eingangs- |pH-Wert Methanstufe sehr  niedrig,  niedrig,
normal, hoch
werte  FGasproduktion Methanstufe niedrig, normal, hoch
Wasserstoff Methanstufe niedrig, normal, hoch
Methan Methanstufe niedrig, normal, hoch
Versauerungsstufe | Versauerungsstufe | gleichbleibend, Mangel,
versauernd,
Zustand Vormethanisierung
Methanstufe Methanstufe Mangel, normal,
Uberlastet, toxisch
Zulaufstopp Versauerungsstufe | an, aus
Zulauf Methanstufe kein, gleichbleibend, mehr
Mafinahmen Bedingungen Versauerungsstufe | verschlechtern, gleich,
verbessern
Bedingungen Methanstufe verschlechtern, gleich,
verbessern
pH Versauerungsstufe | niedrig, optimal
pH Methanstufe niedrig, optimal
Ausgangs- | Temperatur Versauerungsstufe | niedrig, normal, optimal
werte Temperatur Methanstufe niedrig, optimal
Rezirkulation Versauerungsstufe | keine, normal, hoch
Zirkulation Methanstufe langsam, schnell

Die Tabelle 5-9 zeigt die Unterteilung der Fuzzy-Blécke in Eingangswerte,
Zustande, MalRnahmen und Ausgangswerte. Dazu sind die zugehdrigen Variablen
in der Versauerungsstufe oder Methanstufe dargestellt. In der letzten Spalte ist die
Einteilung der Fuzzy-Sets dargestellt keine

(nur linguistische Variablen,

Zahlenwerte).



Ergebnisse aus dem Betrieb der Versuchsanlage mit Fuzzy-Control 101

5.1.4.2 Entwurf der Regler

Durch die hierarchische Struktur des Fuzzy-Control ist eine hohe
Betriebssicherheit und Anpassbarkeit des Modells an verschiedene
Abwasserzusammensetzungen gegeben.

Auf dem Prozessrechner ist das Fuzzy-Control lokalisiert. Die Regelstrecke
(Reaktoren C1 und C2) werden nicht direkt vom Fuzzy-Regler angesprochen,
sondern es sind unterlagerte Regelkreise vorhanden, welche die Sollwertvorgaben
des Fuzzy-Reglers in Stellgréien umwandeln. Diese unterlagerten Regelkreise
sind auf der speicherprogrammierbaren Steuerung (SPS) lokalisiert.

Durch diesen Aufbau ist eine freie Wahl der Sensoren bzw. ein Austausch von
Sensoren jederzeit mdglich, da die unterlagerten Regelkreise davon nicht berthrt
werden.

Andererseits werden die Regeln, die aus dem ermittelten Sensor-Messergebnis
den Prozesszustand generieren, bei einer Anpassung an andere Reaktortypen

(andere Stellglieder) nicht beeinflusst.

51.4.3 Aufbau der Wissensbasis

Zur Ermittlung des Zustandes der Anlage, der MalRnahmen und der
Ausgangswerte sind zahlreiche Regeln in einer Wissensbasis zugrunde gelegt. Zu
Beginn der Versuchsreihne wird mit einer sehr einfachen grundlegenden
Regelbasis begonnen, die aufgrund der Versuchsergebnisse langsam adaptiert
und verfeinert wird.

Zu Versuchsbeginn umfasst die Regelbasis nur wenige allgemein gultige Regein,
welche vorerst ohne eine Zustandserkennung verwendet werden. Aus den
Eingangswerten der Sensoren werden direkt die MalRhahmen ermittelt und die
Ausgangswerte auf die Stellglieder (bertragen. Dabei dient die
Wasserstoffkonzentration im Biogas der Methanstufe als bester Regelparameter,

um Uberlastungen friihzeitig erkennen zu kénnen.

Nachfolgend ist der Aufbau der Regelbasis zu Versuchsbeginn dargestellt:
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Beginn Regelbasis
1. WENN C2_pH_lIst = niedrig UND C1l FUELL lIst = leer DANN
C1 FUELL_Soll = mittel
2. WENN C2 pH_Ist=niedrig UND (C1_FUELL_Ist=mittel ODER
C1 _FUELL_Ist = hoch) DANN C1_FUELL_Soll = hoch
3. WENN C2_pH_Ist = hoch UND C1 FUELL_Ist = mittel DANN
C1l FUELL_Soll = leer
4. WENN C2_pH_lIst = hoch UND C1 _FUELL_lIst =hoch DANN
C1l_FUELL_Soll = mittel
WENN C2_pH_Ist = normal DANN C1_FUELL_Soll = mittel
WENN C2_Wasserstoff_Ist = hoch DANN C1_FUELL_Soll = hoch
WENN C2_Wasserstoff_Ist = niedrig DANN C1_FUELL_Soll = leer
WENN C2_Wasserstoff _Ist = normal DANN C1_FUELL_Soll = mittel
Ende Regelbasis

© N o 0

Die Abkirzungen bedeuten dabei:
C2_pH_lIst: Aktueller pH-Messwert in C2.
C1l FUELL_lIst: Aktueller Fllstand in C1.
Cl_FUELL_Soll: Vorgabewert Sollfullstand C1 als Malinahme.
C2_Wasserstoff Ist: Aktueller Messwert der Wasserstoffkonzentration.

Mit diesen acht einfachen Regeln ist bereits zu Beginn der Versuche ist bereits
eine frilhzeitige Uberlastungserkennung und -vermeidung mdoglich (ber die
Fullstandanderung und die Puffermdglichkeit in der Versduerungsstufe.

Die spatere Verfeinerung der Regelbasis durch die Zustandserkennung erlaubt
einen direkten Einblick in die Regelvorgange.

Folgende Zustande mit verschiedenen Abstufungen kdnnen je nach eingesetzten
Sensoren definiert werden und dienen spater als Zwischengréf3en zur

Maflnahmenermittlung:

= Versauerung_C1: Uberlastung durch erhéhte Fettsaurekonzentration
» Vormethanisierung_C1: Bereits Methanbildung in dieser Stufe, durch zu

geringe Belastung oder zu lange Verweilzeit
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» ToxHemmung_Cl:Hemmung durch Schadstoffe etc. ausgenommen
Fettsauren

» Saurehemmung_C1: Hemmung durch Fettsduren

» Nachversauerung_C2: Anstieg der Fettsauren, zu hohe Belastung

» Methanisierung_C2: Gewinschter Normalbetrieb

» ToxHemmung_C2: Hemmung durch Schadstoffe

» Saurehemmung_C2: Hemmung durch Fettsduren

»  Wasserstoffhemmung_C2: Hemmung durch hohe Wasserstoffkonzentration

» Reinigungsleistung: CSB-Abbau, bei Online-CSB-Bestimmung (wurde hier

nicht bestimmt).

Als Beispiel ist nachfolgend die Regelbasis dargestellt, die eine Nachversauerung
in der Methanstufe (Uberlastungszustand durch ansteigende Fettsauren)
detektiert.

Beginn Regelbasis
1. WENN Methan_C2_Ist = niedrig UND Wasserstoff C2_Ist = hoch DANN
Nachversauerung_C2 = stark
2. WENN Methan_C2_Ist = hoch UND Wasserstoff C2_Ist = niedrig DANN
Nachversauerung_C2 = keine
3. WENN Methan_C2_Ist = normal UND Wasserstoff C2_Ist = mittel DANN
Nachversauerung_C2 = gering
Ende Regelbasis

5.1.5 Eingesetzte Substrate

Als Hauptsubstrat fiir die Durchfihrung nachfolgender Versuche dient ebenfalls
das Abwasser eines kartoffelverarbeitenden Industriebetriebes, mit dem bereits
die vorhergehenden Untersuchungen zur Eignung verschiedener Materialien als

Festbett durchgefihrt worden sind.
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515.1 Abwasser eines kartoffelverarbeitenden Industriebetriebes

Wahrend in den Festbettuntersuchungen rein organisch belastetes Abwasser aus
dem Produktionsprozess betrachtet worden ist, sollen hier sowohl die Abwasser
aus den Reinigungsvorgéangen als auch die tagliche Abwasserganglinie betrachtet
werden.

In dem Abwasser sind starkehaltige organische Verunreinigungen aus den
Produktionsprozessen vorhanden. Der Ablauf des Produktionsprozesses lasst sich

vereinfacht in folgende Schritte einteilen:

Waschen der Kartoffeln

Schéalen der Kartoffeln

Schwefeln der Kartoffeln, um eine Oxidation der Oberflache bei der

Verarbeitung zu vermeiden

Dampfen der Kartoffeln

Hacken, zerkleinern, weiterverarbeiten bis zum Endprodukt.

Die festen Reststoffe aus den ersten beiden Produktionsschritten (Waschen und
Schélen) werden als Futtermittel gesondert verwertet und finden in den
Versuchsdurchfihrungen keine Bertcksichtigung. Zudem werden in einem
Lamellenklarer die grof3eren Feststoffe aus den Produktionsabwassern abgetrennt
und getrennt verwertet. D.h. es bleibt eine nahezu feststofffreie, relativ gering

belastete Abwasserfraktion zur Verwertung ubrig.

Am Abend eines jeden Produktionstages gelangt auRerdem Abwasser von der
Reinigung in die Sammelbehélter. Dabei werden im wodchentlichen Verlauf

verschiedene Reinigungsmittel (saure und basische Mittel) verwendet.

Zusammensetzung des Abwassers aus Produktions- und

Reinigungsprozessen

Neben den organischen Verunreinigungen durch mechanische Behandlung der
Kartoffeln gelangen Abwasser aus dem Schwefeln und den Reinigungsprozessen

in den Sammeltank.
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Die Konzentration der organischen Verunreinigung schwankt wahrend des
Produktionsprozesses zwischen 2,0kg CSB/m3® und 7,0kg CSB/m3. In
nachfolgenden Tabellen sind die CSB-Werte mehrerer Misch- und Einzelproben

an verschiedenen Produktionstagen aufgelistet.

Tabelle 5-10: CSB-Konzentrationen  verschiedener  Stichproben  des
Produktionsabwassers ohne Reinigungsmittel

Probe |CSB-Wert in kg/m3 |Probe |CSB-Wert in kg/m3
1 2590 2 6200
3 4750 4 2930
5 2180 6 4160
7 4407 8 3269
9 4050 10 4060
11 6800 12 3456
Mittelwert aller Proben 4071

Tabelle 5-11: CSB-Konzentrationen von zwei Tagesmischproben

Probe ‘CSB-Wert in kg/m3 H Probe ‘CSB-Wert in kg/m?3
1 ‘2250 Hz ‘3120

In Tabelle 5-10 sind die stark schwankenden Konzentrationen verschiedener
Stichproben an mehreren Produktionstagen zu sehen. Bei den Proben handelt es
sich ausschlief3lich um Produktionsabwasser, ohne Reinigungsmittelzusatz.

In Tabelle 5-11 hingegen sind die I6slichen CSB-Konzentrationen zweier
Tagesmischproben aufgelistet, in denen auch die Reinigungsmittel mit
bertucksichtigt sind. Dabei handelt es sich jeweils um eine volumenproportionale
Tagesmischprobe aus vier Einzelmischproben. Die Einzelmischproben werden in
einem Zeitraum von zwei Stunden, alle funf Minuten genommen.

Aus der Mischprobe ist deutlich zu erkennen, dass die CSB-Konzentration
wahrend des Reinigungsprozesses sehr stark absinkt. Die Reinigungsabwésser

haben noch eine Restkonzentration von 0 bis maximal 1,0 kg CSB/m3.
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Es werden drei verschiedene Reinigungsmittel im Betrieb eingesetzt, zur sauren
Reinigung, zur alkalischen Reinigung und zur Desinfektion. Die Reinigungsmittel

werden nach einem Reinigungsplan, wie in Tabelle 5-12 dargestellt, eingesetzt.

Tabelle 5-12: Ubersicht iiber verwendete Reinigungsmittel der Kleencare GmbH,

Zusammensetzung und Einsatz

Bereichnung SF5505 NF 422 DS 639
Produktkennung |saures alkalischer Desinfektionsmittel
Reinigungsmittel Schaumreiniger
Inhaltsstoffe Phosphorsaure, Atzalkali, organische | QAV (quarterndre  Ammo-
Tenside Komplexbildner, niumverbindungen),
Tenside, Ldsungs- | Tenside, Losungsvermittler
vermittler
Anwendung Freitag, 3% in|Montag bis Donnerstag, |taglich, 2 % in wassriger
wassriger Losung |2 % in wassriger | L6sung
LOsung

Abwasseraufkommen und zeitlicher Anfall

Fur die Versuchsdurchfihrung soll nach entsprechenden Abbauversuchen auch
die Abwasserganglinie des Betriebes nachgestellt werden, um einen direkten

Abwasserzulauf in die Vergarungsanlage in Betracht zu ziehen.

Neben der oben erwahnten unterschiedlichen Zusammensetzung des Abwassers
in Abhangigkeit von Produktionsvorgdngen und dem t&glichen Reinigungsprozess
ist als EingangsgroRe auch der zeitliche Abwasseranfall (Abwasserganglinie) zu
bertcksichtigen.

Der betrachtete Verarbeitungsbetrieb hat eine funftagige Produktionswoche. Es
fallt etwa acht bis neun Stunden taglich Abwasser an.

Die Abbildung 5-5 zeigt die Abwasserganglinien an sieben beispielhaften
Produktionstagen. Nach dem Produktionsbeginn fallt das erste Abwasser gegen
08:00 bis 09:00 Uhr morgens an. Der Abwasseranfall ist dann etwa 6 Stunden
relativ konstant je nach Produktionstag bei 5 bis 10 m3/h. Dabei handelt es sich
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um Abwasser aus den Produktionsprozessen, hauptsachlich mit starkehaltigen

organischen Verunreinigungen.

——Tagl —=—Tag2 —&—Tag3 —e—Tag 4
——Tag5 ——+—Tag6 ——Tag 7

30

Ablaufvolumenstrom in m3/h

Abbildung 5-5 : Zeitlicher Verlauf des Abwasseranfalls an verschiedenen
Produktionstagen

In den letzten beiden Stunden jedes Produktionstages steigt der
Ablaufvolumenstrom auf 15 bis 25 m3h an. Dabei handelt es sich um Abwasser
aus den Reinigungsschritten, d.h. stark verdinntes, wassriges, basisches oder
saures Reinigungsmittel, versetzt mit wassrigem Desinfektionsmittel und relativ

geringer CSB-Konzentration.

Die Abwasserganglinie ist relativ unginstig; Abwasser fallt nur an funf Tagen pro
Woche innerhalb eines Zeitraumes von téglich acht bis neun Stunden an. Die
anfallenden Abwasser-Volumenstrome variieren von 75 bis 95 m3/d, der Mittelwert
betragt ca. 85m3d. Etwa 60% des Abwassers kommen aus den

Produktionsprozessen und ca. 40 % aus den Reinigungsprozessen.
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5.15.2 Hochkonzentrierte Abwéasser

Neben den Versuchen mit dem Hauptsubstrat Abwasser aus der
kartoffelverarbeitenden Industrie werden kleinere Versuche zum Verhalten des
Fuzzy-Systems mit hoch konzentrierten Abwassern durchgefuhrt.

Dabei werden ein Gemisch verdiinnter Schlempe aus der Herstellung von Apfel-
und Citruspektin mit einem CSB-Wert von 28 kg CSB/m3 und als hdchst
konzentriertes ,Abwasser* Restbier mit einem CSB-Wert von 120 kg CSB/m3

verwendet.

5.2 Konstanter Zulauf-Volumenstrom mit Abwasser eines

kartoffelverarbeitenden Industriebetriebes

In dieser Versuchsreihe soll der gré3tmdgliche Zulauf-Volumenstrom bzw. die
geringste Verweilzeit ermittelt werden, bei der gerade noch keine Uberlastung des
Systems auftritt. Dabei sollen angestrebte CSB-Ablaufkonzentrationen von etwa

0,5 kg CSB/m? noch eingehalten werden kdnnen.

AulRerdem sollen die Auswirkungen der Fuzzy-Regelung beobachtet werden und
die Wissensbasis wéahrend der Versuche erweitert und verfeinert werden, speziell
im Hinblick auf das Abwasser des kartoffelverarbeitenden Industriebetriebes.
Dabei wird zunachst nur das Abwasser aus dem laufenden Produktionsbetrieb mit
verschieden hohen organischen Belastungen betrachtet.

In einer ersten Versuchsreihe wird der Zulauf-Volumenstrom in die
Versuchsanlage schrittweise von 0 Uber 10 und 15 auf 20 |/d erh6ht und die
Abbauleistung betrachtet. Nach mehrtadgigem Aussetzen des Zulaufes wird der
Zulauf-Volumenstrom nochmals spontan auf 201/d erhdéht, um die

Leistungsfahigkeit des Festbettes bei einem schnellen Anfahren zu beobachten.

In der zweiten Versuchsreihe soll der gréRtmogliche Zulauf-Volumenstrom bei
einer relativ schnellen Erh6hung des Zulauf-Volumenstrom ermittelt werden. Eine
Uberlastung der Versuchsanlage soll mit Fuzzy-Control verhindert werden. Der

Zulauf-Volumenstrom wird dabei auf maximal 50 I/d erhdht. Von diesem maximal



Ergebnisse aus dem Betrieb der Versuchsanlage mit Fuzzy-Control 109

voreingestellten Zulauf-Volumenstrom werden jedoch, von der Fuzzy-Control
limitiert, nur 38 I/d zudosiert, um eine Uberlastung des Systems zu verhindern.

Die nachfolgende Tabelle 5-13 zeigt die Verweilzeiten in den einzelnen Reaktoren
(Versauerungsstufe C1 und Methanstufe C2) und in der Gesamtanlage beim
jeweiligen Zulauf-Volumenstrom. In der Versduerungsstufe wird dabei der jeweils
maximal erreichte Fillstand zur Berechnung verwendet, d.h. die Verweilzeiten in

der Versauerungsstufe liegen teilweise unter den angegebenen Werten.

Tabelle 5-13: Verweilzeiten in den beiden Stufen der Versuchsanlage wéahrend
steigender Zulauf-Volumenstrome (C1l: Versauerungsstufe; C2:

Methanstufe)
Zulauf-Volumenstrom Verweilzeit in h
inl/d Cl | C2 | C1+C2
10 7,2 |38,4 | 456
15 7,7 | 256 | 33,3
20 7,7 1192 | 26,9
20 58 19,2 | 250
30 52 |12,8 | 18,0
35 39110 | 149
38 (50) 40101 | 141

5.2.1 Verlauf der CSB-Konzentrationen und des Abbaugrades

Wahrend der Versuche mit konstantem Zulauf-Volumenstrom an Abwasser
werden regelmafiig Proben sowohl aus der Versauerungsstufe C1 als auch aus
der Methanstufe C2 entnommen, um den mikrobiellen Abbau der organischen
Abwasserinhaltsstoffe zu beobachten und die gewtinschten Ablaufwerte mit einer
CSB-Konzentration von 0,5 kg CSB/m3 zu kontrollieren.

Die Konzentration des Abwassers betragt beim ersten Versuch mit einem Zulauf-
Volumenstrom von 10 bis 20 I/d zuerst 3,25 kg CSB/m? und dann 3,60 kg CSB/m3,
beim zweiten Versuch mit einem Zulauf-Volumenstrom bis 50 I/d betragt die
Konzentration 3,94 kg CSB/m3.
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52.1.1 Zulauf-Volumenstrom 10 bis 20 I/d

Das Anfahren der Anlage mit einem Zulauf-Volumenstrom von 10 l/d und die
Erh6hung Uber 15 I/d auf 20 I/d, entsprechend einer Verweilzeitverkiirzung in der
Methanstufe von 38 auf 19 Stunden, werden relativ schnell vorgenommen, da
aufgrund der Vorversuche zum Festbettmaterial keine Uberlastungsprobleme zu

erwarten sind.
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Abbildung 5-6 : CSB-Konzentrationen in der Versauerungsstufe C1 und in der
Methanstufe C2 und CSB-Abbaugrad in der Methanstufe bei einem
Zulauf-Volumenstrom von 10 bis 20 I/d

Bei einem Zulauf-Volumenstrom von 20 |/d wird ein konstanter Betrieb abgewartet.
Die Raumlasten werden dabei von 2 Uber 3 auf 4,1 kg CSB/(m3*d) erhoht.

Bei Zulauf-Volumenstromen von 10 und 15 I/d liegen die CSB-Konzentrationen im
Ablauf zwischen 0,13 und 0,35 kg CSB/m3.

Nach der Erhdéhung des Zulauf-Volumenstromes auf 20 I/d ist ein kurzzeitiger
Anstieg der CSB-Konzentration im Ablauf auf 1,0 kg CSB/m3 zu beobachten, die
Ablaufwerte sinken jedoch schnell auf Konzentrationen zwischen 0,2 und
0,3 kg CSB/m3.

Eine erneute Erhéhung des Zulauf-Volumenstromes von 0 auf 20 I/d, bei einer
Raumlast von 4,5 kg CSB/(m3*d) in der Methanstufe, erzeugt keine erhohten CSB-
Ablaufkonzentrationen mehr. Die Werte liegen unter 0,2 kg CSB/m3. Das

Belastungsverhalten des Festbettes ist sehr gut. Durch das Fuzzy-Control wird
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das schnelle Anfahren, vor allem Uuber den variablen Fillstand in der
Versauerungsstufe, abgepuffert.

Die durchschnittlichen Verweilzeiten in der Versauerungsstufe von knapp acht
Stunden sind fur das schnell versduernde Abwasser vollig ausreichend.

Der CSB-Abbaugrad in der Methanstufe liegt dabei, bis auf eine Ausnahme, Uber
90 % und der CSB-Gesamtabbaugrad bei bis zu 95 %.

521.2 Zulauf-Volumenstrom 20 bis 50 I/d

In diesem Versuch wird der voreingestellte Zulauf-Volumenstrom schrittweise bis
zu 501/d erhoht, jedoch liegt der maximale Zulauf-Volumenstrom, durch das
Fuzzy-Control begrenzt, bei 38 I/d.

Die CSB-Konzentration des Zulaufes betragt 3,94 kg CSB/m3. Bei Zulauf-
Volumenstromen von 20 und 30 I/d liegen die CSB-Werte unter 0,3 kg CSB/m3.
Die Verweilzeit in der Versduerungsstufe betragt 6 bzw. 5 h Die Verweilzeit in der
Methanstufe betragt 19 bzw. 13 h. Die Raumlast wird von 4,9 auf
7,4 kg CSB/(m3*d) erhoéht.
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Abbildung 5-7 : CSB-Konzentrationen in der Versauerungsstufe C1 und in der
Methanstufe C2 und CSB-Abbaugrad in der Methanstufe bei einem
Zulauf-Volumenstrom von 20 bis 50 I/d
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Erst bei einer Erhdhung des Zulauf-Volumenstromes auf 351/d bzw. beim
maximalen Zulauf-Volumenstrom von 38 1/d ist ein Anstieg der Ablauf-CSB-
Konzentration auf dber 0,5 kg CSB/(m3*d) zu erkennen. Eine Verweilzeit in der
Methanstufe von 10 h bei einer Raumlast von 9,4 kg CSB/(m3*d) und eine
Verweilzeit in der Versauerungsstufe von 4 h sind die Belastungsgrenzen bei der
geforderten CSB-Ablaufkonzentration und der schnellen Vergrél3erung des Zulauf-

Volumenstromes.

Bis zu einem Zulauf-Volumenstrom von 30 I/d liegen die CSB-Abbauraten in der
Methanstufe bei tber 90 %. Erst beim maximalen Zulauf-Volumenstrom fallen die
Abbauraten auf unter 90% ab. Die CSB-Konzentrationen in der
Verséduerungsstufe steigen auf den Wert der Zulaufkonzentration von knapp
4 kg CSB/m3 an.

5.2.2 Konzentration und Einfluss der freien Fettsauren

Parallel zu den CSB-Konzentrationen erfolgt die Bestimmung der Konzentration
der freien Fettsduren (C-2 bis C-7).

Tabelle 5-14: Faktoren zur Umrechnung der Fettsaurekonzentration in CSB-

Konzentrationen
Name Abkirzung | CSB-Faktor
Essigsaure C-2 1,07
Propionsaure |C-3 1,60
Buttersaure C-4 1,80
Valeriansdure |C-5 2,10
Capronsaure |C-6 2,25
Oenanthsaure |C-7 2,34

Die Konzentration und das Verteilungsspektrum der freien Fettsauren kénnen
dabei Aufschluss Uber die Abbauvorgange und den Grad der Versauerungsstufe
liefern. Zudem kann die aus den Fettsdurekonzentrationen rechnerisch ermittelte
CSB-Konzentration mit der experimentell ermittelten CSB-Konzentration

verglichen werden.
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In Tabelle 5-14 sind die Umrechnungsfaktoren zur Ermittlung der CSB-

Konzentration aus den freien Fettsduren angegeben.

5.22.1 Zulauf-Volumenstrom 10 bis 20 I/d

Das Spektrum der freien Fettsduren in der Versduerungsstufe umfasst
Uberwiegend Essig-, Propion- und Buttersaure. Isobutter- und Isovalerianséaure,
die hauptsachlich beim EiweiRabbau entstehen, sind aufgrund der

Abwasserzusammensetzung nicht im Spektrum enthalten.
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Abbildung 5-8: Fettsaurekonzentration in der Versauerungsstufe C1 bei einem
Zulauf-Volumenstrom von 10 bis 20 I/d

Der rechnerisch ermittelte CSB-Wert aus den freien Fettsduren liegt zu
Versuchsbeginn deutlich unter dem experimentell ermittelten. Da die Verweilzeit
fur die Versauerungsstufe ausreichend ist, werden vermutlich, durch den geringen
pH-Wert bedingt, andere Abbauprodukte wie etwa Milchsaure gebildet. Diese
kébnnen mit der verwendeten gaschromatographischen Analysenmethode nicht
erfasst werden.

Bei einem Zulauf-Volumenstrom von 20 I/d ist die Summe aus rechnerischem
CSB-Wert der freien Fettsauren in der Versauerungsstufe und dem Ablauf CSB-
Wert gleich dem experimentell ermittelten CSB-Wert in der Versauerungsstufe.

Wenn man davon ausgeht, dass im Ablauf 0Uberwiegend anorganische
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Substanzen wie Schwefelverbindungen fur den CSB-Wert verantwortlich sind,
findet eine nahezu 100 %-ige Versauerungsstufe zu den gewlnschten
kurzkettigen Fettsduren statt. Im Ablauf sind trotz einer Rest-CSB-Konzentration
keine Fettsduren mehr vorhanden, d.h. es handelt sich dabei um anaerob schwer

oder nicht abbaubare organische oder anorganische Verbindungen.

Wahrend des Versuches nimmt der Anteil an Buttersdure und Valeriansaure
merkbar zu. Der Grund daflr liegt in einem steigenden Wasserstoffpartialdruck,
der zum einen die Entstehung der ,langeren® kurzkettigen Fettsduren unterstitzt
und zum anderen den Abbau von Buttersdure im Gegensatz zu Propionsaure bei

hoéheren Wasserstoffpartialdriicken energetisch begunstigt.

5.2.2.2 Zulauf-Volumenstrom 20 bis 50 I/d

Wahrend dieses Versuches entstehen wiederum Uberwiegend Essig-, Propion-,
Butter- und Valeriansdure. Aufgrund des héheren Wasserstoffpartialdruckes ist

von Beginn an der Anteil an Butter- und Valerianséure etwas hoher.
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Abbildung 5-9: Fettsdurekonzentration in der Versauerungsstufe C1 bei
Zulaufvolumenstrémen von 20 bis 50 I/d
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Bis zu einem Zulauf-Volumenstrom von 351/d, d.h. einer Verweilzeit in der
Versauerungsstufe von 5 h, erfolgt eine 100 %-ige Versauerung, rechnerische und
experimentelle CSB-Konzentration stimmen Uberein. Im Ablauf sind keine
Fettsduren zu finden.

Erst bei der Steigerung des Zulauf-Volumenstromes auf 35 und 38 I/d, sprich einer
Verweilzeitverkiirzung in  der Versauerungsstufe auf 4h, nimmt die
Versauerungsrate auf etwa 60 % ab. Die Folge ist eine steigende CSB-
Konzentration im Ablauf.

Die Konzentration der freien Fettsauren im Ablauf steigt auf etwa 0,2 kg CSB/m3
an, d.h. es gelangt ein gewisser organischer Anteil unversauert durch die Anlage
aufgrund der geringen Verweilzeit in der Versauerungsstufe. Durch eine 100 %-ige
Ausnutzung des Flullstandes konnte die Verweilzeit in der Versauerungsstufe auf
5 h angehoben werden und es ist auch bei dem maximalen Zulauf ein optimaler

Anlagenbetrieb mdglich.

5.2.3 Darstellung der Online-Messgréf3en

Nachfolgend sind fir beide Versuche die Online-Messgrof3en
* pH-Wert in Versauerungs- und Methanstufe,
» Verlauf des Fullstandes in der Verséduerungsstufe,
» Verlauf der Methankonzentration und

» Verlauf der Wasserstoffkonzentration dargestellt.

Die ausgewdahlten Gro3en sind die wichtigsten Parameter im Regelteil der
Wissensbasis und ausschlaggebend fur  Zustandserkennung und

Malnahmenergreifung.

5231 Zulauf-Volumenstrom 10 bis 20 I/d

Der Zulauf-Volumenstrom wird, wie oben bereits beschrieben schrittweise von 0
Uber 10, 15 auf 20 I/d erh6ht (siehe Abbildung 5-10).
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Abbildung 5-10: Zulaufvolumenstrom in Abhangigkeit von der Versuchsdauer
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Abbildung 5-11: pH-Wert in der Versduerungsstufe C1 und in der Methanstufe C2
bei einem Zulauf-Volumenstrom von 10 bis 20 I/d
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Abbildung 5-12: Fiullstand in der Versauerungsstufe bei einem Zulauf-
Volumenstrom von 10 bis 20 I/d
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Der pH-Wert in der Versauerungsstufe sinkt bei einsetzendem Zulauf schnell auf
einen Wert unter pH 6 ab, nach langerer Versuchsdauer pendelt sich der pH-Wert
auf etwa pH 6 ein.

Nach Aussetzen des Zulaufes steigt der pH-Wert in der Versauerungsstufe auf
Uber pH 7. Nach erneutem Zulauf von 20 I/d sinkt der pH-Wert nicht mehr unter
pH 6,5 ab, bedingt durch die Pufferkapazitat in der Versauerungsstufe bei einem

Fillstand von 60 % zu diesem Zeitpunkt.

In der Methanstufe sinkt der pH-Wert von etwas Utber pH 7 bei einem Zulauf von
20 I/d um einige Zehntel ab. Durch Laugendosierung wird ein Absinken des pH-
Wertes in dieser Stufe auf unter pH 6,6 bis pH 6,7 verhindert, um optimale
Milieubedingungen einzuhalten. Bei Zulaufpause und nach erneutem schnellen
Anfahren bleibt der pH-Wert konstant bei pH 7.

Der Fullstand in der Versauerungsstufe betragt bei Versuchsbeginn 20 %. Eine
vollstandige Entleerung bei Zulaufpause wird bewusst vermieden, da eine gewisse
Menge aktiver Biomasse in der Versauerungsstufe verbleiben soll. Mit Erhéhung
des Zulauf-Volumenstromes auf 20 I/d steigt der Fullstand fast kontinuierlich auf
80 % an (siehe Abbildung 5-12).
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Abbildung 5-13: Linke Seite: Wasserstoffkonzentration in der Methanstufe bei
einem Zulauf-Volumenstrom von 10 bis 20 I/d
Rechte Seite: Methankonzentration in der Methanstufe bei einem
Zulauf-Volumenstrom von 10 bis 20 |I/d
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Nach Zulaufende erfolgt lediglich eine Entleerung auf 45 %. Nach Anpassung der
Werte und Verlaufe der Zugehorigkeitsfunktionen sollte eine starkere Entleerung
beim nachsten Versuch erfolgen, um die maximale Pufferkapazitat der
Versauerungsstufe bei Spitzenlasten auszunutzen.

Nach erneutem Anfahren mit einem Zulauf-Volumenstrom von 20 I/d steigt der
Fullstand wieder auf 80-85 % an.

In Abbildung 5-13 sind die Verlaufe der Methan- und der Wasserstoffkonzentration
wahrend der ersten vier Versuchstage bis zu einem Zulauf-Volumenstrom von
20 I/d dargestellt. Zum Zeitpunkt des zweiten Anfahrens mit 20 I/d liegen aufgrund

von Arbeiten an der Gasstrecke keine Gaswerte vor.

Beginnend mit 20 - 30 ppm steigt die Wasserstoffkonzentration bei einem Zulauf-
Volumenstrom von 10 und 151/d linear auf etwa 150 ppm an. Die
Methankonzentration sinkt in dieser Zeit um ca. 2 Vol.-% auf 63 Vol.-%.

Bei der Erh6hung des Zulauf-Volumenstromes auf 201/d steigt die
Wasserstoffkonzentration zunachst Uberproportional an auf Werte bis 400 ppm
einhergehend mit einem Riickgang der Methankonzentration auf unter 60 Vol.-%.
Die Auswirkungen der hohen Konzentrationen werden mit steigendem Fullstand in
der Versauerungsstufe neutralisiert. Im weiteren Verlauf sinkt die
Wasserstoffkonzentration wieder auf 100 bis 170 ppm ab, und der Methangehalt

steigt.

5.2.3.2 Zulauf-Volumenstrom 20 bis 50 I/d

In nachfolgender Abbildung 5-14 ist der Verlauf des Zulauf-Volumenstromes
wahrend des zweiten Versuches dargestellt. Die Steigerung des Zulauf-
Volumenstromes erfolgt von 20 tber 30 und 35 auf 50 I/d, von denen, wie oben
erwahnt, maximal 38 I/d zudosiert wurden.

Der pH-Wert in der Verséduerungsstufe sinkt wahrend eines halben Tages auf 6,5
ab, bleibt auch bei héheren Zulauf-Volumenstromen relativ konstant und sinkt bis
6,2 ab. Der optimale Bereich fur den pH-Wert in der Versauerungsstufe zeigt sich
in nahezu 100 %-iger Versaduerung des Abwassers bei Zulauf-Volumenstromen
bis 30 I/d.

Nach Zulaufende steigt der pH-Wert schnell wieder an.
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In der Methanstufe sinkt der pH-Wert wieder um einige Zehntel auf ca. 6,8 ab.
Beim maximalen Zulauf wird durch Laugendosierung ein Absinken unter 6,6

verhindert, um fir die Methanbakterien tolerierbare Milieubedingungen zu
erhalten.
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Abbildung 5-14: Zulaufvolumenstrom in Abh&ngigkeit von der Versuchsdauer
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Abbildung 5-15: pH-Wert in der Versauerungsstufe C1 und in der Methanstufe C2
bei einem Zulauf-Volumenstrom von 20 bis 50 I/d

Bei einem Zulauf-Volumenstrom von 20 wund 30Il/d pendelt die
Wasserstoffkonzentration zwischen 150 und 250 ppm, der Methangehalt sinkt um
etwa 2 Vol.-% von 64 auf 62 Vol.-% und bleibt bis zu einem Zulauf von 35 I/d sehr
stabil. Die zwischenzeitlich hohen Messwerte der Wasserstoffkonzentration sind
durch einen erschopften Schwefelwasserstofffilter und die Querempfindlichkeit
dieses Sensors auf Schwefelwasserstoff bedingt.
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Abbildung 5-16: Methankonzentration in der Methanstufe
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Abbildung 5-17: Wasserstoffkonzentration in der Methanstufe
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Abbildung 5-18: Fillstand in der Versduerungsstufe bei einem Zulauf-
Volumenstrom von 20 bis 50 I/d
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Bei der Erh6hung des Zulauf-Volumenstromes auf 351/d steigt der
Wasserstoffgehalt auf 350 bis 550 ppm an, die Methankonzentration bleibt bei ca.
62 Vol.-%.

Bei einer Erh6éhung des Zulauf-Volumenstromes auf 501/d steigt die
Wasserstoffkonzentration sprunghaft auf 800 bis 1200 ppm an, nahezu
gleichzeitig sinkt die Methankonzentration um 5 bis 6 Vol.-%. Aufgrund dieser
Uberlastungserscheinungen wird ein maximaler Zulauf-Volumenstrom von 38 I/d
erreicht.

Nach Ende des Zulaufs fallt die Wasserstoffkonzentration sehr schnell auf nahe
Oppm ab und die Methankonzentration steigt wieder, d.h. durch das

Regelungssystem konnte eine Uberlastung eindeutig vermieden werden.

Der Fullstand in der Versauerungsstufe wird bei einem Zulauf-Volumenstrom von
20 I/d sehr schnell auf 60 % erhdht, bleibt bis zur nachsten Erhéhung des Zulauf-
Volumenstromes konstant und steigt bei 30 I/d auf 80 %. Bis zu dieser Zeit wird
das zulaufende Substrat optimal zu 100 % versduert und kann damit in der

Methanstufe sehr schnell abgebaut werden.

Bei einem Zulauf von 35I/d wird der Fillstand noch mal um einige Prozent
erniedrigt, bevor bei maximalem Zulauf wieder 80 % Fullstand erreicht werden.
Hier reicht die Verweilzeit in der Versauerungsstufe nicht mehr aus. Das Substrat
wird nur unvollstandig versauert, und die Folge sind ansteigende CSB-
Ablaufkonzentrationen.

Fir weitere Versuche wird durch Feinanpassung eine vollstandige Ausnutzung

des Versauerungsreaktors angestrebt.

5.2.4  Diskussion der Ergebnisse aus den Versuchen mit

konstantem Zulauf-Volumenstrom

Bei einer minimalen Verweilzeit in der Versduerungsstufe von 5 h und einem CSB-
Wert des Abwassers von 4 kg CSB/m? findet eine vollstandige Versauerung des
Substrates zu freien Fettsduren statt.

Bei einer Verweilzeit von 12 h in der Methanstufe werden die Fettsduren noch

vollstandig abgebaut, d.h. es ist lediglich ein Rest-CSB-Wert, bedingt durch
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schwer abbaubare oder anorganische Bestandteile, zu messen. Die Raumlast
betragt dabei 7,5 kg CSB/(m3*d). Bei vollstandiger Versduerung sind auch hdhere
Raumlasten bzw. geringere Verweilzeiten in der Methanstufe denkbar.

Bei maximal eingestelltem Zulauf-Volumenstrom von 501/d greift eine
Zulauflimitierung durch das Fuzzy-System, und eine Uberlastung wird vermieden.
Der Zulauf wird bei einer Verweilzeit in der Methanstufe von 10 h und einer
Raumlast von 9,4 kg CSB/(m3*d) auf maximal 381/d begrenzt. Trotz
unvollstandiger Versauerung bei einer Verweilzeit von unter 4 h werden CSB-

Ablaufkonzentrationen von deutlich unter 1,0 kg CSB/m3 erreicht.

5.3 Reales Zulaufprofil eines kartoffelverarbeitenden

Industriebetriebes

In den nachfolgenden Versuchen ist der Zulauf in die Versuchsanlage an die
Abwasserganglinie des betrachteten Industriebetriebes angelehnt, d.h. der
gesamte Abwasseranfall erfolgt innerhalb acht Stunden mit einer Spitze zwischen
der sechsten und achten Stunde wahrend der Reinigung (wassriges
Reinigungsmittelgemisch).

Neben verschiedenen Zulaufkonzentrationen sollen auch eventuelle.
Auswirkungen der eingesetzten Reinigungsmittel untersucht werden. Wahrend der
Versuche soll das Abbauverhalten bei fest eingestelltem Zulauf beobachtet

werden.

5.3.1 Abwasser mit stark unterschiedlichen CSB-

Konzentrationen

Betrachtet werden nachfolgend mehrere Online-MessgroRen bei einem
Abwasserzulauf von 22,51 (1) bzw. 201 (2) innerhalb acht Stunden. Die ersten
sechs Stunden wird Abwasser aus dem Produktionsprozess zudosiert. Die letzten
zwei Stunden wird wassriges Reinigungsmittel mit einer 0,2 Vol.-%-igen (1) bzw.
0,5 Vol.-%-igen  (2) Mischung aus basischem Reinigungsmittel und
Desinfektionsmittel zudosiert. Die Konzentration an Reinigungsmittel bei (1)

entspricht dem Einsatz im Industriebetrieb bei der Reinigung der Maschinen.
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Das verwendete Abwasser hat einen CSB-Wert von 3,3 (1) bzw. 5,5 kg CSB/m?3
(2). Es werden die Auswirkungen eines durchschnittlichen CSB-Wertes mit einem
hohen CSB-Wert verglichen, wie er an ausgewahlten Produktionstagen auftreten
kann.

Die nachfolgende Abbildung 5-19 und Abbildung 5-20 zeigen den Verlauf der
Online-MessgréRen Methan- und Wasserstoffkonzentration, Fillstand in der
Versauerungsstufe und pH-Wert in der Methanstufe. Die Verlaufe sind jeweils
Uber das Zulaufprofil aufgetragen. Von Beginn an betragt die Zulaufmenge fur
sechs Stunden 54 (1) bzw. 48 (2) I/d, in den letzten beiden Stunden 108 (1) bzw.
96 (2)I/d. Entsprechend betragen die rechnerischen Verweilzeiten flr diesen
Zeitraum in der Versauerungsstufe 3,6 (4) h bzw. 1,8 (2) h, in der Methanstufe 7,1
(8) h bzw. 3,6 (4) h.
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Abbildung 5-19: Methan- und Wasserstoffkonzentration in Abh&angigkeit vom
Zulauf-Volumenstrom. Linke Seite (1) Abwasser mit 3,3 kg CSB/m3;
rechte Seite (2) Abwasser mit 5,5 kg CSB/m3
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Dabei werden der Anlage innerhalb der acht Stunden bei (1) 44,6 g CSB durch
das Abwasser und 6,3 g CSB durch das Reinigungsmittel zugefuhrt. Bei (2)

werden 66 g CSB mit dem Abwasser und 14 g CSB mit dem Reinigungsmittel
zugefihrt.

Nach etwa zwei Stunden Zulauf steigt die Gasproduktion in der Methanstufe an.
Nach vier Stunden werden maximale Methankonzentrationen von 67 (1) bzw.
63 Vol.-% (2) erreicht. Danach féllt der Wert ab, bei (1) auf 55, bei (2) auf
50 Vol.-%.
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Abbildung 5-20: Fillstand und pH-Wert in der Versduerungsstufe in Abhangigkeit
vom Zulauf-Volumenstrom. Linke Seite (1) Abwasser mit
3,3 kg CSB/ms3; rechte Seite (2) Abwasser mit 5,5 kg CSB/m3

Die Wasserstoffkonzentration steigt bei (1) bis zur sechsten Stunde auf einen Wert
von ca. 400 ppm an und bleibt dann zwischen 200 und 400 ppm. Bei (2) erfolgt ein
Uberproportionaler Anstieg, nach der sechsten Stunde werden Werte von 900 ppm



Ergebnisse aus dem Betrieb der Versuchsanlage mit Fuzzy-Control 125

erreicht. Auch nach zehn Stunden sind die Werte bei (2) noch bei 400 ppm, bei (1)

hingegen auf 0 abgesunken.

Bei (2) sind eindeutige Uberlastungserscheinungen zu sehen. Dies ist auch in der
Abbildung 5-20 zu erkennen. Der pH-Wert in der Methanstufe sinkt bei (2) auf
pH 6,4 ab. Durch die unvollstdndige Versauerung des Abwassers in der
Versauerungsstufe erfolgt eine Nachversauerung in der Methanstufe. Der starke
Anstieg der Wasserstoffkonzentration ist zum einen durch die entstehenden
Stoffwechselprodukte der Nachversauerung, zum anderen durch die Hemmung

der Methanbakterien, aufgrund des geringen pH-Wertes bedingt.

Der Fllstand in der Versauerungsstufe wird bei beiden Versuchen zu 100 %
ausgenutzt. Bei (2) steigt der Fullstand deutlich schneller an, dennoch ist die

Verweilzeit flr eine ausreichende Versauerung zu kurz.

Tabelle 5-15: CSB-Werte in Versauerungsstufe und Methanstufe; (1): Abwasser
3,3 kg CSB/m3; (2): Abwasser 5,5 kg CSB/m3

CSB-Konzentrationen in kg /m3

Zeitinh |C1-(1) [C2-(1) |C1-(2) |C2-(2)
0 1,16 |0,13 |0,37 |0,15
3 2,99 [052 4,38 |1,50
6 2,72 (0,25 |[550 |1,62
8 0,90 |0,30 [3,04 |1,29

Die CSB-Werte wéahrend der beiden Versuche sind in der Tabelle 5-15 dargestellt.
Der Maximalwert betragt bei (1) 0,5 kg CSB/m3, bei (2) 1,6 kg CSB/m3. Auch nach
acht Stunden ist bei (2) noch ein CSB-Wert von 1,3 kg CSB/m3 im Auslauf zu
messen, bedingt durch den CSB-Wert des Reinigungsmittels.
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5.3.2  Einfluss der Reinigungsmittel

Nachfolgend wird der Einfluss verschieden stark konzentrierter Reinigungsmittel

gegeniber normalem Leitungswasser dargestellt.

5.3.2.1 Vergleich mit Leitungswasser bei geringer Belastung

Bei diesem Versuch wird erneut das Zulaufprofil innerhalb der acht
Produktionsstunden betrachtet. Der Anlage wird innerhalb der ersten sechs

Stunden Abwasser mit einem CSB-Wert von 2,1 kg CSB/m? zugefihrt.

Danach erfolgt im Fall (1) zwei Stunden der Zulauf mit wassriger
Reinigungsmittellésung (0,25 Vol.-% saures Reinigungsmittel in wassriger L6sung)
und im Fall (2) zwei Stunden Zulauf mit Leitungswasser, um die hydraulischen
Verhaltnisse nachzustellen.

Der Zulauf-Volumenstrom betrégt in beiden Fallen bis zur sechsten Stunde 48 I/d
und danach 96 |/d Entsprechend sind die Verweilzeiten in der Versauerungsstufe
4 h (2) und in der Methanstufe 8 h (4).

Die zugefuihrten CSB-Frachten betragen bei (1) 25,2 g CSB durch das Abwasser
und 4 g CSB durch die Reinigungsmittellésung. Im Fall (2) werden nur 25,2 g CSB
durch das Abwasser zugeflhrt.

In Abbildung 5-21 sind die Online-Messgrofien pH-Wert in beiden Stufen,
Fullstand in der Versauerungsstufe und Wasserstoff in der Methanstufe

dargestellt.

Auf eine Darstellung der Methankonzentration wird verzichtet, da aufgrund
haufiger Umpumpintervalle nur wenige gultige Messwerte vorliegen und kaum ein
Einfluss auf die Methankonzentration beobachtet werden kann.

Die Methankonzentrationen liegen wéahrend beider Versuche bei 61 bis 63 Vol.-%.
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Abbildung 5-21: : pH-Wert in der Verséduerungsstufe und Methanstufe,
Wasserstoffkonzentration in der Methanstufe und Fullstand in der
Versauerungsstufe in Abhéngigkeit vom Zulauf-Volumenstrom. Linke
Seite (1) Zulaufprofil mit saurem Reinigungsmittel; rechte Seite (2)
Zulaufprofil mit Leitungswasser. CSB-Wert des Abwassers bei (1) und
(2) 2,1 kg CSB/m3
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Der pH-Wert verlauft bei (1) und (2) gleichformig, in der Methanstufe erfolgt eine
lineare Abnahme bis zur achten Stunde von 7 auf 6,8. In der Versauerungsstufe

nimmt der pH-Wert bis zur sechsten Stunde von 7 auf 5,9 ab.

Auch beim Verlauf der Wasserstoffkonzentration sind keine signifikanten
Unterschiede festzustellen. Die Werte bewegen sich bis auf wenige Ausnahmen
unterhalb 200 ppm, es wird kein Uberlastzustand erreicht.

Der Verlauf des Flullstandes spiegelt ebenfalls die geringe Belastung wieder,
wahrend beider Versuche ist kein starker Anstieg im Fdllstand der
Versauerungsstufe auszumachen. Lediglich zwischen der sechsten und achten
Stunde ist bei (1) eine leichte Erhohung um wenige Prozent gegenuber (2) zu
sehen, die durch den CSB-Wert der Reinigungsmittellosung (0,5 kg CSB/m3)
bedingt ist.

Tabelle 5-16: CSB-Werte in der Versauerungsstufe und Methanstufe; (1):
Wassrige Reinigungsmittellosung; (2): Leitungswasser

CSB-Konzentrationen in kg /m3

Zeitinh |C1-(1) [C2-(1) |C1-(2) |C2-(2)
0 0,79 |0,13 [0,93 |0,13
3 1,82 (0,28 [1,88 0,31
6 2,13 0,40 [1,92 0,36
8 0,52 |0,35 |0,45 |0,28

Auch die CSB-Werte liegen bei (1) und (2) sehr eng zusammen, nach acht
Stunden ist ein leicht erhdhter Wert bei (1) erkennbar, bedingt durch den CSB-

Wert des Reinigungsmittels.

Bei der relativ geringen Belastung und dem Einsatz des Reinigungsmittels in der
vorgesehenen Konzentration kann kein positiver oder negativer Einfluss des

Reinigungsmittels beobachtet werden.
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5.3.2.2 CSB-Konzentrationen einer Betriebswoche mit saurem und

basischem Reinigungsmittel

Nachfolgend sind die CSB-Werte an vier aufeinanderfolgenden Tagen dargestellt.
An den ersten drei Tagen wird von der sechsten bis zur achten Stunde jeweils
0,2 Vol.-%-ige wassrige basische Reinigungsmittellésung eingesetzt. Am vierten
Tag wird in diesem Zeitraum saures Reinigungsmittel in wassriger Lésung mit

einer Konzentration von 0,25 Vol.-% eingesetzt.

Wahrend der ersten sechs Stunden wird der Anlage Produktionsabwasser mit
einem CSB-Wert von 3,7 kg CSB/m?3 zugefihrt. Der Zulauf-Volumenstrom betragt
24 1/d und die rechnerischen Verweilzeiten 8 h in der Versaduerungsstufe bzw. 16 h

in der Methanstufe.

Tabelle 5-17: CSB-Werte bei Einsatz von saurem und basischem Reinigungsmittel
an mehreren Versuchstagen

CSB-Konzentrationen in kg/ms3

Zeitinh |C1-(1) |[C1-(2) |[C1-(3) |Cl1-(4) |C2-(1) |[C2-(2) |C2-(3) |C2-(4)
0 1,30 |0,93 1,02 |1,93 |026 |0,17 |0,11 |0,19
3 227 [2,39 |[253 |2,70 |0,36 |0,37 |033 |0,47
6 2,79 [3,75 |[372 335 |051 040 |029 |0,42
8 1,87 (1,93 (1,90 |1,91 |0,24 |0,18 |0,15 |0,28

Wahrend der letzten beiden Stunden betragt der Zulauf-Volumenstrom 48 I/d, die
Verweilzeiten sind 4 bzw. 8 h.

Beim Zulauf mit Reinigungsmittel kann kaum ein Unterschied zwischen basischem
und saurem Reinigungsmittel erkannt werden. Die Abbauleistung ist in beiden
Fallen sehr gut. Beim sauren Reinigungsmittel am vierten Tag ist der Ablaufwert
zu Versuchende etwas hoher, vermutlich durch den hdheren Anteil an nicht

abbaubaren Substanzen im Reinigungsmittel.
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5.3.3 Uberlastungsversuch mit vorgegebenem Profil des

Zulauf-Volumenstromes

In diesem Versuch wird erneut die Abwasserganglinie des Industriebetriebes
nachgebildet. Jedoch erfolgt ab der sechsten Stunde keine Umstellung auf
wassrige Reinigungsmittelldsung, sondern es wird weiterhin organisch belastetes
Abwasser zudosiert.

Der CSB-Wert des Abwassers betragt hier 4,2 kg CSB/m3. Innerhalb der acht
Stunden werden 20| zudosiert, die Verweilzeiten sind rechnerisch fur diesen
Zeitraum in der Verséuerungsstufe vier bzw. zwei Stunden, in der Methanstufe
acht bzw. vier Stunden. Der Zulauf-Volumenstrom betragt wahrend der ersten
sechs Stunden 48 I/d, danach 96 I/d und ab der achten Stunde Null.

Wahrend dieser Zeit werden der Versuchsanlage 83,2 g CSB zugefuhrt.

Bis zur sechsten Stunde sind die Kurvenverlaufe der aufgezeichneten Grol3en
ahnlich der vorangegangenen Versuch mit realem Abwasserprofil.

Der pH-Wert in der Methanstufe fallt um zwei bis drei Zehntel ab, auf etwa 6,7, in
der Versauerungsstufe sinkt der pH-Wert auf unter 6 ab.

Der Methangehalt féallt in diesem Zeitraum nur wenig von 60 bis 61 auf 57 bis
58 Vol.-%.
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Abbildung 5-22: pH-Wert in der Versauerungsstufe C1 und in der Methanstufe C2
bei einem vorgegebenen Profil des Zulauf-Volumenstromens mit
organisch belastetem Abwasser
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Deutlich hingegen ist der Anstieg der Wasserstoffkonzentration. Nach sechs
Stunden werden hier bereits Werte zwischen 1000 und 1500 ppm erreicht.
Dies wirkt sich auch auf den Fillstand von C1 aus, der bereits nach sechs

Stunden auf etwa 80 % ansteigt.

Die CSB-Konzentration im Ablauf steigt auf etwa 0,5 kg CSB/m3 an.
Im weiteren Verlauf fallt der pH-Wert in der Methanstufe bis zur achten Stunde auf
6,5 ab, und in der Versauerungsstufe bleibt der pH-Wert bei 5,8 stabil.

Trotz einer weiteren Erhdhung des Fullstandes in der Versduerungsstufe bis zur
achten Stunde auf knapp 100 % reicht die Verweilzeit nicht mehr aus, um das
Abwasser ausreichend zu versauern. Die Nachversauerung in der Methanstufe
bewirkt neben dem pH-Wert Abfall einen steilen Anstieg der
Wasserstoffkonzentration auf Uber 2500 ppm und einen Abfall des
Methangehaltes auf unter 50 %. Der CSB-Wert zu Ende des Zulaufes betragt
1,2 kg CSB/m3.

Erst eine Stunde nach Ende des Zulaufes beginnen sich die Werte zu verringern.
Die Wasserstoffkonzentration beginnt zu sinken, und der Methangehalt steigt
wieder. Bis zu einer Wasserstoffkonzentration von etwa 500 ppm bleibt der
Fullstand in  der Versaduerungsstufe konstant bei 80%. Dieser
Uberlastungszustand bleibt bis vier Stunden nach Zulaufende bestehen. Erst dann

wird wieder versduertes Material in die Methanstufe dosiert.

Durch die Fullstandserniedrigung in C1 etwa nach zwdlf Stunden sind noch einmal
ein kurzzeitiger Einbruch der Methankonzentration und ein Anstieg des
Wasserstoffgehaltes bedingt. Durch den relativ schnellen, auch nur geringen
Abfall des pH-Wertes in der Methanstufe kann sich kurzfristig eine gewisse Menge

Kohlendioxid aus der Fermenterflissigkeit entbinden.
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Abbildung 5-23: Methankonzentration in der Methanstufe
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Abbildung 5-25: Fullstand in der Versduerungsstufe
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5.3.4 Diskussion der Ergebnisse aus den Versuchen mit

realem Profil des Zulauf-Volumenstromes

Bei einem Produktionsabwasser mit tberdurchschnittlicher CSB-Konzentration
kann auch bei etwas langerer Verweilzeit aufgrund Uberlastung der geforderte
CSB-Ablaufwert nicht eingehalten werden. Damit kénnen an manchen
Produktionstagen die Spitzen bei direktem Abwasserzulauf nicht abgefangen
werden.

Bei mittel bis gering konzentriertem Abwasser kann kein Unterschied zwischen
verwendungsgemald eingesetztem Reinigungsmittel im  Gegensatz zu
Leitungswasser ausgemacht werden. Die CSB-Ablaufwerte liegen deutlich unter
0,5 kg CSB/m3. Zu keinem Zeitpunkt wird eine Uberlastung erreicht, und die
Versauerungsstufe wird nur zur Halfte gefullt.

Auch bei einem Vergleich zwischen basischem und saurem Reinigungsmittel
kénnen keine negativen Einfliisse der Reinigungsmittel beobachtet werden.

Wird anstelle wassriger Gemische volle acht Stunden Produktionsabwasser
zugefuhrt, steigen die CSB-Ablaufwerte auf tber 1,0 kg CSB/m3 an, und die
Anlage ist mehrere Stunden auf Uberlastzustand.

Der Zulauf in die Anlage nach dem realen Profil des Zulauf-Volumenstromes bringt
folgende Probleme mit sich:
* UngleichméafRige Anlagenbelastung, da der Anfall nur tGber acht Stunden ist.
« Problem der Uberlastung, wenn das Abwasser héher konzentriert ist, da
keine Puffermoglichkeit besteht.
» Unnotig grol3e Anlagenvolumina.
* Reinigungsmittel werden zusatzlich in die Anlage gepumpt, diese bringen
sehr wenig Gas und konnen bei den geringen Verweilzeiten Biomasse

ausschwemmen.

Aus mikrobiologischen und wirtschaftlichen Grinden ist es daher besser, lediglich
das Abwasser aus dem Produktionsprozess anaerob zu verwerten und das

Reinigungsmittelgemisch an dem Fermenter vorbei zu fihren.
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5.4 Versuche mit hochkonzentrierten Abwassern aus der

Lebensmittelindustrie

Mit den nachfolgenden Versuchen soll die Anwendbarkeit der Fuzzy-Control auf
andere organische Substrate untersucht werden. Bei den verwendeten Substraten
handelt es sich um organisch hoch belastete Ruckstande aus der
Pektinherstellung und um Restbier.

5.4.1 Abwasser aus der Pektinherstellung

Zu den beiden Uberlastungsversuchen mit und ohne Fuzzy-Regelung wird bei der
Pektinherstellung  (Apfel- und  Citruspektin)  anfallendes eingedicktes
Produktionsabwasser verwendet. Die CSB-Konzentration der verdinnten
Pektinschlempe betragt 28 kg CSB/ms.

54.1.1 Uberlastungsversuch mit Fuzzy-Regelung

Bei diesem Versuch wird der Anlage abwechselnd Produktionsabwasser mit
3,3 kg CSB/m?3 und Pektinschlempe mit 28 kg CSB/m3 zugefihrt. Der vorgewahlte
Zulauf-Volumenstrom betragt konstant 20 I/d. Nach Mdoglichkeit soll durch das

Fuzzy-Control eine Uberlastung der Anlage vermieden werden.

Vor Versuchsbeginn wurde bereits langere Zeit Abwasser mit einem CSB-Wert
von 3,3 kg CSB/m? zudosiert.

Nach einer Stunde erfolgt die erste Umstellung auf das hochkonzentrierte
Abwasser fur sechs Stunden. Die beginnende Uberlastung ist an einem schnellen
Anstieg des Wasserstoffpartialdruckes zu erkennen. Die Reaktion darauf ist eine
unverzogerte Erhdhung des Fullstandes auf Uber 100 %. Damit wird der Zulauf in
die Methanstufe gestoppt, und es kommt zu keiner andauernden Uberlastung.
Durch Laugedosierung und Substratrickfihrung wird ein zu starkes Absinken des
pH-Wertes in beiden Stufen verhindert.
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Tabelle 5-18: Ubersicht uiber die zeitliche Abfolge der CSB-Zulaufkonzentrationen

Zeitraum in h

CSB-Wert Zulauf in kg/ms3

0-1 3,3
1-7 28
7-57 3,3
57-60 28
60-70 3,3
70-73 28
73-Ende 3,3
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Abbildung 5-26: Online-MessgroRen Flllstand C1, pH-Wert beider Stufen,
Methan- und Wasserstoffkonzentration C2 bei Uberlastungsversuchen
mit Fuzzy-Regelung und unterschiedlichen CSB-Konzentrationen
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Danach dauert es fast 40 h, bis die Uberlastung wieder verschwindet. Der
Fullstand in der Versauerungsstufe wird daraufhin sehr schnell erniedrigt. Der
Methangehalt sinkt, da nur noch starkehaltiges Kartoffelabwasser zudosiert wird.
Zwischen Stunde 57 und 60 wird erneut hochkonzentrierte Pektinschlempe
zudosiert, der Fullstand in der Verséduerungsstufe steigt unvermittelt um 40 % auf
uber 60 %. Dadurch wird die Uberlastung sehr gut abgefangen, der
Wasserstoffpartialdruck steigt nicht mehr signifikant an. Bei etwa 500 ppm uber
einen langeren Zeitraum ist ein Zustand von 50 % ,Uberlast* und 50 % ,normal*
erreicht.

Auch eine weitere Zugabe von hoch konzentriertem Abwasser zwischen der 70.
und 73. Stunde fiihrt keine starke Uberlastung herbei.

Nach der 73 Stunde wird ausschlief3lich schwach konzentriertes Kartoffelabwasser
zudosiert. Die Zustandserkennung ermittelt schnell 100 % normal und die
Versauerungsstufe wird auf unter 20 % geleert.

Die CSB-Ablaufwerte wahrend dieser Versuchsdurchfiihrung liegen zwischen 0,4
und 1,0 kg CSB/m3.

54.1.2 Uberlastungsversuch ohne Fuzzy-Regelung

Der Uberlastungsversuch ohne Fuzzy-Regelung wird bei einem konstanten
Fillstand in der Versauerungsstufe von 75 % durchgefihrt. Der Zulauf-
Volumenstrom in die Methanstufe ist damit gleich dem Zulauf-Volumenstrom in die
Versauerungsstufe und betragt 24 I/d, die Temperatur in der Versauerungsstufe
betragt 30 °C, in der Methanstufe 35 °C.

Bis zur Stunde 4,5 wird der Anlage Abwasser mit einem CSB-Wert von
3,3 kg CSB/m? zugefiuhrt. Wahrend diesem Zeitraum betragt der Methangehalt ca.
75 Vol.-%, die Wasserstoffkonzentration liegt bei 50 bis 150 ppm, die
Gasproduktion bei etwa 1 I/h. Der Zustand der Anlage in dieser Zeit ist ,normal”
bis ,leichter Mangel®.

Nach 4,5 Stunden erfolgt eine Umstellung auf Pektinschlempe mit einem CSB-
Wert von 28 kg CSB/m3. Die Uberlastungserscheinungen bei gleichbleibendem
Zulauf sind sehr schnell erkennbar. Der pH-Wert in der Versauerungsstufe sinkt
auf pH5 ab und kann nur durch Ruckfihrung aus der Methanstufe und

Laugenzugabe auf diesem Wert gehalten werden.
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Abbildung 5-27: Online-Messgrofien Fullstand C1, Zulauf  C1,
Methankonzentration C2, pH-Wert Cl und C2,
Wasserstoffkonzentration C2 und Gasbildungsrate C2 beim
Uberlastungsversuch ohne Fuzzy-Regelung

Bereits nach einer Stunde beginnt die Wasserstoffkonzentration stark zu steigen,
mit etwa einer Stunde Verzogerung fallt der Methangehalt ab. Die Gasproduktion

kommt nach einem mehrstiindigen Anstieg plétzlich fast zum Erliegen, bei einem
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Methangehalt von unter 50 % und einem Wasserstoffpartialdruck von knapp
1000 ppm.

Der CSB-Wert im Ablauf betragt nach 4,5 Stunden 0,6 kg CSB/m3, nach 15
Stunden 10,5 kg CSB/m3. Der Zustand nach 15 Stunden ist zu 100 % ,Hemmung".
Nach dieser starken Uberlastung wird erst nach mehreren Tagen wieder ein CSB-

Wert in der Methanstufe von weniger als 0,5 kg CSB/m3 erreicht.

542 Restbier

Bei diesem Uberlastungsversuch wird Restbier mit einem CSB-Wert von etwa
120 kg CSB/m? eingesetzt. Es soll das Verhalten des Regelungssystems auf
hochst konzentrierte organische Abwéasser getestet werden, obwohl die
Versuchsanlage nicht fir diese Konzentrationen konzipiert ist, da die
Mindesteinspeisemenge von der Versauerungsstufe in die Methanstufe 2 % des
Methanreaktorinhaltes betragt.

Es wird nur wahrend der ersten sechs Stunden Restbier in die Versauerungsstufe
dosiert. In dieser Zeit wird eine nicht unerhebliche Menge von der
Versauerungsstufe in die Methanstufe dosiert. Schon nach sechs Stunden ist der
Zustand des Methanreaktors zu 100 % ,Uberlast, die Substratzufiihrung wird
gestoppt, der Wasserstoffpartialdruck steigt auf 3000 ppm und die Gasproduktion
geht sehr stark zurtick. In dieser Zeit sinkt auch die Methankonzentration auf unter
55 Vol.-%. Um die Vorgange in der Versauerungsstufe zu beschleunigen, wird die
Temperatur in C1 auf 35 °C erhoht.

Durch Laugenzugabe in C2 und Substratriickfihrung von C2 nach C1 kann ein zu
weites Absinken des pH-Wertes in beiden Stufen verhindert werden.

Nach etwa 20 Stunden geht die Uberlastung in der Methanstufe zuriick, es wird
erneut Substrat in C2 gepumpt. Zwischen der 30. und 35. Stunde wird noch eine
kurzfristige Uberlastung detektiert, der Wasserstoffpartialdruck steigt auf
1000 ppm.

Nach der 35. Stunde wird ein konstanter Betriebszustand erreicht, der Zustand der
Anlage ist zu 100 % ,normal“, der Methangehalt steigt auf 75 Vol.-%, der
Wasserstoffpartialdruck sinkt auf deutlich unter 500 ppm, lediglich bei den

Umpumpintervallen ist ein kurzfristiger Anstieg zu erkennen.
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Die Temperatur in der Versauerungsstufe wird bei Erreichen eines normalen
Zustandes wieder auf 25 °C gesenkt, und die Verséuerungsstufe wird bis zur 70.
Stunde auf den Minimalftllstand von 10 % entleert. Eine weitere Entleerung erfolgt

nicht, um versauernde Mikroorganismen in dem Reaktor zurtickzuhalten.

Wahrend des ganzen Versuches wird nur eine kurzzeitige Uberlastung detektiert,
die CSB-Werte im Ablauf der Methanstufe Ubersteigen kaum 3 kg/ms3, d.h. die
Abbauleistung des Festbettreaktors ist auch bei sehr hoch konzentriertem

Abwasser gut.

5.4.3 Diskussion der Ergebnisse der Versuche mit hoch

konzentrierten Abwassern

Durch den Einsatz der Fuzzy-Control ist ein sicherer Anlagenbetrieb auch bei
stark unterschiedlich konzentrierten Abwaéassern im Zulauf mdglich. Eine
beginnende Uberlastung wird sofort erkannt, und der Zulauf in die Methanstufe
wird zuerst Uber die Versauerungsstufe abgepuffert und falls notwendig komplett
gestoppt.

Die Auswirkungen des hoch konzentrierten Abwassers ohne Fuzzy-Control bei

konstantem Zulauf sind sehr stark und fihren zu einer nachhaltigen Hemmung.

In der gleichen Anlage kann durch Fuzzy-Control bei einem Abwasser, das um

den Faktor 35 hoher konzentriert ist, ein stabiler Betrieb erreicht werden.
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5.5 Betrachtung auftretender Versuchsprobleme

Im folgenden Kapitel sind einige Probleme aufgezeigt, die sich wahrend der

Versuchsdurchfihrungen mit der Laboranlage ergaben.

5.5.1 Pumpen und Leitungen

Zur Forderung des Rohabwassers aus dem gekihlten Vorratsbehélter, zur
Umwalzung der Methanstufe und zum Umpumpen von der Versauerungsstufe in
die Methanstufe bzw. zur Substratrickfihrung werden Schlauchpumpen
verwendet.

Die jeweiligen FoOrdermengen in die Reaktoren werden uber Pumpzeit und
Pumpendrehzahl bestimmt. Dabei hat die Alterung des Pumpenschlauches starke
Auswirkungen auf die Fordermengen.

Auch die Aufsummierung Uber Fullstandsanderungen in der Versauerungsstufe
brachte kein befriedigendes Ergebnis. Bei dieser Methode gibt es relativ starke
Ungenauigkeiten bei der Bestimmung der Substratzufuhr, da zu dieser Zeit das
Ruhrwerk in  der Versduerungsstufe lauft und somit standige

Fullstandsschwankungen auftreten.

Die relativ dinnen Kunststoffleitungen fihrten 6fter zu  Verstopfungen durch
Anreicherung von Feststoffen in  Krimmungssticken. Zur Abhilfe sollten
Leitungen, die nicht kontinuierlich gespult werden, in einem deutlich grof3eren

Querschnitt ausgefuhrt werden.

5.5.2 Leitfahigkeit und Redoxpotential

Sowohl die Leitfahigkeit als auch das Redoxpotential wurden nicht, wie vor den
Versuchen geplant, als Regelparameter verwendet, da keine aussagekraftigen
Zusammenhange ermittelt werden konnten.

Die Probleme bei der Leitfahigkeitsmessung sind dadurch bedingt, dass die

Leitfahigkeit ein Summenparameter ist und andere im Abwasser vorhandene
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Verbindungen teils deutlich gro3eren Einfluss auf die Leitfahigkeit haben als die
flichtigen Fettsauren. So konnte keine Relation zu den Fettsduren ermittelt
werden. Substanzen wie NaOH und H,SO,4 haben teilweise eine um den Faktor
100 hohere Leitfahigkeit. Da die Zusammensetzung des industriellen Abwassers

produktionsabhangig schwankt, kann dieser Parameter nicht verwendet werden.

Das Redoxpotential wurde ebenfalls nicht zur Regelung oder
Uberlastungserkennung eingesetzt. Der Wert war durchgehend stark negativ,
zwischen =500 und —700 mV, wie es bei anaeroben Prozessen der Fall ist.
Allerdings konnten keine signifikanten Veranderungen in Zusammenhang mit
Uberlastung erkannt werden. Erst durch mehrstiindiges Einblasen von Luft in den

Fermenter konnte ein Anstieg des Redoxpotentials auf Null erreicht werden.

55.3 Schwefelwasserstofffilter

Die Entschwefelung des Biogases vor der Gasmessstrecke muss durchgefihrt
werden, um die Sensoren vor Korrosion zu schitzen und einen Messfehler bei der
Wasserstoffmessung zu vermeiden, da die Querempfindlichkeit dieses Sensors

auf Schwefelwasserstoff knapp 20 % betragt.

Der zuerst verwendete Schwefelwasserstofffilter der Endress & Hauser
Messtechnik GmbH & Co. KG mit grobem Kaliumpermanganat (KMnQ,) hatte eine
zu geringe Reinigungsleistung und nur kurze Standzeit.

Daraufhin wurde ein Filter mit einer Lange von ca. 20 cm und feinkornigerem
Kaliumpermanganat als Fillmaterial entwickelt. Auch bei diesem Filter konnte bei

hohen Volumenstromen keine ausreichende Reinigung des Gases erzielt werden.

Erst eine Mischung des Kaliumpermanganates mit pulverférmigem basischem
Kupfercarbonat (CuCO3*Cu(OH),) brachte eine befriedigende Reinigungsleistung
und Standzeit. Vorteil dieser Mischung ist die Verfarbung des grinen
Kupfercarbonates bei Verbrauch in schwarz. Somit konnte im weiteren

Versuchsverlauf ein Durchbrechen des Filters vermieden werden.
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5.5.4 Volumenstrommessung — Biogasanalyse

Aufsteigender Schaum und Absetzen von Flussigkeit verursachten oft grol3e
Probleme bei der Volumenstrommessung, die Messergebnisse schwankten sehr
stark. Um dies zu vermeiden, wurde eine Schaumfalle am Reaktorkopf montiert,

dadurch verzogert sich jedoch das Ansprechverhalten.

Die Durchflussmessung war zu Beginn zu gering dimensioniert mit 1,2 I/h
maximalem Durchfluss und wurde spater durch eine gréf3ere mit einem Durchfluss
von maximal 6 I/h ersetzt. Bei einem Durchfluss kleiner 0,15 1/h sprach die
Messung nicht mehr an. Diese beiden Tatsachen fuhrten dazu, dass keine

exakten Aussagen Uber die produzierten Gasmengen getroffen werden konnten.

Die gesamte Gasanalyse-Vorrichtung der Versuchsanlage hat ein Volumen von
etwa 50-100 ml. Um zu vermeiden, dass &lteres stehendes Gas analysiert wird,
muss erst ein Mindestfluss durch die Volumenstrommessung vorhanden sein, ehe
gultige Messwerte aufgezeichnet werden. Daher wurden bei geringer Belastung

oder geringer Gasproduktion oft keine gultigen Messwerte aufgezeichnet.

Durch das Umpumpen bedingt wurden oft starke Schwankungen in der
Gaszusammensetzung ermittelt. Grund hierflr ist spontane Freisetzung von
Kohlendioxid und Wasserstoff durch stark versauertes Abwasser und
geringfugigem Abfall des pH-Wertes mit der Folge eines sinkenden
Methangehaltes.

Aufgrund der stark unterschiedlichen Dichten von Methan und Kohlendioxid ist die
Massendurchflussmessung nicht geeignet bei schwankender
Gaszusammensetzung. Folgende Abschéatzung zeigt den Messfehler bei einem
Methangehalt von 50 bzw. 70 Vol.-%.

m=pGemisch IV = (ccH, lbcH, *+cco, [pco,)V
k k
pGemischl= (050,72 +0,51,98) ng =135 ng Gl 5-1

. _ kg _ kg
PGemisch2 = (0,7[0,72+0,3[1,98) et 1,10 e
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Mit obiger Abschatzung sieht man, dass bei gleichem Durchfluss-Volumenstrom
und 20 Vol.-% hoherer Methankonzentration der ermittelte Durchfluss lediglich
80 % betragt. Damit ist die Durchflussmessung nicht geeignet zur Bestimmung

des Gasertrages.

5.6 Adaptierte Regelbasis

Mittels vorhergehender Literaturrecherche und unter Einbezug aktueller
Versuchsergebnisse erfolgt eine Anpassung der Zahlenwerte der linguistischen
Variablen und eine Feinabstimmung der Regelbasis.

Dabei wird eine mehrstufige Regelbasis entwickelt. Regelbasis 1 betrifft die
Zustandserkennung der Anlage, Regelbasis 2 die globalen Mafinhahmen und
Regelbasis 3 die Ausgangsvariablen. Dabei kann den einzelnen Regeln eine

unterschiedliche Gewichtung zukommen.

Vorteil dieser vertikalen Strukturierung ist es, dass leicht eine Anpassung an
verschiedene Abwasser, Stellglieder oder Sensoren durch Veranderung weniger
Regeln erfolgen kann. Durch die Zustandserkennung, die ablesbar ist, erhalt der

Benutzer zudem tieferen Einblick in das System.

Tabelle 5-19: Regelbasis:1: Zustandserkennung; 2: Mal3nahmenergreifung;
3: Ausgangsgrof3en; (1): Versauerungsstufe; (2): Methanstufe

Regel Nr. | WENN DANN
1-1 d_pH (1) = zunehmend Zustand (1) = Vormethanisierung
1-2 d_pH (1) = gleichbleibend Zustand (1) =gleichbleibend
1-3 d_pH (1) = abnehmend Zustand (1) =Versauerung
1-4 Methan (2) = hoch UND Wasserstoff (2) = niedrig Zustand (2) =Mangel
1-5 Wasserstoff (2) = hoch Zustand (2) =Uberlast
1-6 Methan (2) = nicht niedrig UND NICHT Wasserstoff | Zustand (2) =normal
(2) = hoch
1-7 pH (2) = sehr niedrig Zustand (2) = toxisch
1-8 pH (2) = niedrig Zustand (2) = Uberlast
1-9 pH (2) = optimal Zustand (2) = normal
1-10 pH (2) = hoch Zustand (2) = Mangel
2-1 Zust. (1) = gleichbleibend UND Fullst. (1) = leer Bedingungen (1) = verschlechtern
2-2 Zust. (1) = gleichbleibend UND Fullst. (1) = mittel Bedingungen (1) = halten
2-3 Zust. (1) = gleichbleibend UND Fullst. (1) = voll Bedingungen (1) = verbessern
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2-4
2-5

2-6
2-7

2-8

2-9

2-10

2-11
2-12

2-13

2-14

3-1

3-2
3-3
3-4

3-6

3-8
3-9

3-10
3-11
3-12

3-15
3-16
3-17
3-18
3-19
3-20
3-21

Zustand (1) = versauernd
Zust. (1) = Mangel
Vormethanisierung

Zust. (1) = versauernd UND NICHT Fiillst. (1) = voll
Zust. (2) = normal UND Fdillst. (1) = voll

ODER Zustand (1) =

Zust. (2) = normal UND Fdllst. (1) = mittel
Zust. (2) = normal UND Fdllst. (1) = leer
Zustand 2 = toxisch

Zustand (2) = Uberlast

Zust. (2) = Uberlast UND (Zulaufrate (2) = kein
Zulauf ODER Fullst. (1) = voll)

Zust. (2) = Mangel UND NICHT Fullst. (1) = leer

Zustand (2) = Mangel UND Fullstand (1) = leer

Bedingungen (1) = halten UND (pH (1) = optimal
ODER pH (1) = hoch)

Bedingungen (1) = halten UND pH (1) = niedrig
Bedingungen (1) = verbessern

Bedingungen (1) = verschlechtern

Bedingungen (2) = halten UND (pH (2) = optimal
ODER pH (2) = hoch

Bedingungen (2) = halten UND pH (2) = niedrig
Bedingungen (2) = verbessern UND pH (2) = niedrig
Bed. (2) = verbessern UND pH (2) = sehr niedrig
Bed. (2) = verschlechtern UND (pH (2) = optimal
ODER pH (2) = hoch)

Bed. (1) = halten UND Temperatur (1) = niedrig
Bed.(1) = halten UND Temperatur (1) = normal
Bed.(1) = halten UND (Temp. (1) = optimal ODER
Temp. (1) = hoch)

Bed. (2) = halten UND Temperatur (2) = niedrig

Bed. (2) = halten UND (Temp. (2) = optimal ODER
Temp. (2) = hoch)

Gasbildung (2) = hoch ODER Zulauf (2) = hoch
NICHT (Gasbild. (2) = hoch ODER Zul. (2) = hoch
Zustand (1) = Vormethanisierung

pH (1) = hoch

pH (1) = niedrig

pH (1) = optimal UND NICHT Zulauf (1) = kein

pH (2) = hoch UND pH (1) = niedrig

Bedingungen (1) = verbessern
Bedingungen (1) = verschlechtern

Zulaufrate (2) = kein Zulauf
Zulaufrate (2) = mehr UND
Bedingungen (2) = verbessern
Zulaufrate (2) = halten UND
Bedingungen (2) = halten
Zulaufrate (2) = kein Zulauf UND
Bedingungen (2) = verschlechtern
Zulaufrate (2) = kein Zulauf UND
Bedingungen (2) = verbessern
Zulaufrate (2) = kein Zulauf
Bedingungen (2) = verbessern

Zulaufrate (2) =
Bedingungen = halten
Bedingungen (2) = verschlechtern
UND Zulaufrate (2) = halten

mehr UND

pH_Soll (1) = optimal

pH_Soll (1) = niedrig
pH_Soll (1) = optimal
pH_Soll (1) = niedrig
pH_Soll (2) = optimal

pH_Soll (1) = niedrig
pH_Soll (1) = optimal
pH_Soll (1) = niedrig
pH_Soll (1) = niedrig

Temp._Soll (1) = niedrig
Temp._Soll (1) = normal
Temp._Soll (1) = optimal

Temp._Soll (2) = niedrig
Temp._Soll (2) = optimal

Umlauf (2) = schnell
Umlauf (2) = langsam
Rucklauf = kein
Rucklauf = kein
Rucklauf = hoch
Rucklauf = normal
Rucklauf = hoch



6 Dimensionierung einer
Abwasserreinigungsanlage

Aus den ermittelten Versuchsergebnissen und den Erfahrungen mit dem
Abwasser des kartoffelverarbeitenden Industriebetriebes soll eine Uberschlagige

Dimensionierung einer anaeroben Abwasserreinigungsanlage erfolgen.

6.1 Entscheidung fur das Anlagenkonzept

Unter Beriicksichtigung der ermittelten Versuchsergebnissse wird ein Zulauf in die
Methanstufe Gber 24 Stunden bevorzugt. Die notwendige Pufferkapazitat, bedingt
durch die Abwasserganglinie, d.h. Abwasseranfall nur Gber acht Stunden, wird in
die Versauerungsstufe verlegt. Nur so kann eine optimale Abbauaktivitat in der
Methanstufe gewahrleistet werden.

AulRerdem wird auf die Behandlung des Reinigungsmittels verzichtet, da der
Energieinhalt sehr gering ist und das kalte Abwasser auf Prozesstemperatur
aufgeheizt werden muss. Zur Erwadrmung der Kkalten Reinigungsabwasser
(40 m3/d) von etwa 12 °C auf 37 °C misste taglich folgender Energiebetrag
aufgewendet werden.:

WRM =mRM (Ep_ ATRM = 40000 kg m,mkg—;( [P5 K = 4190 MJ Gl.: 6-1

Durch Verzicht auf die Behandlung der Reinigungsabwasser reduziert sich der

durchschnittliche Abwasseranfall auf 60 %, entsprechend 60 m3/d.

Das Reinigungsmittelgemisch soll mit dem Ablauf aus der Anaerobanlage
gemischt werden, damit in der Mischung der erforderliche BSBs-Wert eingehalten
werden kann.

Fir das Rohabwasser wurde ein CSB/BSBs-Verhaltnis von 1,3 ermittelt, d.h. fur
den Ablauf aus der Methanstufe kann dieses Verhéaltnis >>1,5 angenommen

werden, da bei der anaeroben Abwasserreinigung selektiv der organische Anteil
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verringert. Da in den vorausgehenden Untersuchungen eine Grenze von
0,5 kg CSB/m?3 eingehalten wurde, kann auch in der Mischung mit dem

Reinigungsmittelgemisch der erforderliche BSBs-Wert eingehalten werden.

6.2 Verfahrenstechnische Dimensionierung der Anlage

Als Grundlage fur die Verfahrenstechnische Dimensionierung der Anlage werden

nachfolgend aufgelistete Werte herangezogen:

e Téagliche Abwassermenge: 100 m3

* Produktionsabwasser: 60 m3/d, mit 35 - 40 °C

» Wassrige Reinigungsmittelldsung: 40 m3/d, mit ca. 12 °C
e Durchschnittlicher l6slicher CSB-Wert: 3,5 — 4 kg CSB/m?3
 pH-Wert 6,5-7

* Mindestverweilzeit in der Versduerungsstufe: 5 h

» Mindestverweilzeit in der Methanstufe 12 h

» Mittlerer Methangehalt: 63 Vol.-%

» Durchschnittlicher Biogasertrag: 2,5 m3/m3 Abwasser

Verfahrenstechnischer Ablauf und FlieRschema

Das Verfahrensschema der Abwassereinigungsanlage ist in nachfolgender
Abbildung 6-1 dargestellt. Das anfallende Abwasser wird Uber eine
Temperaturregelung entweder in die Sammelgrube BO geleitet oder direkt dem
Kanal zugefuhrt. Damit ist sehr leicht eine Trennung von warmen

Produktionsabwassern und kalten, wassrigen Reinigungsmittelgemischen maglich.

Von der Sammelgrube BO aus wird das Abwasser der Versauerungsstufe C1
zugefuhrt (Pumpe P1), die als volldurchmischter Ruhrkesselreaktor, mit einem
Mindestfiullstand ausgefiihrt ist. Die Versduerungsstufe ist mit Fullstand,

Temperatur- und pH-Wert-Messung ausgestattet.
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Zualuf
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Ablauf

Kanalj‘>
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Abbildung 6-1: Verfahrensschema der Abwasserreinigungsanlage

Das versauerte Substrat wird je nach Bedarf iber Pumpe P2, welche sich in der
Umwalzleitung des Methanreaktors C2 befindet, in die Methanstufe dosiert, dabei
sind lediglich die entsprechenden Ventile zu schalten, P2 bleibt dauerhaft in
Betrieb.

In der Umwalzleitung befinden sich eine Temperatur- und eine pH-Wert-Messung.
Uber Pumpe P3 kann aus dem Laugenbehalter B1 Lauge zur pH-Wert-Korrektur

in die Umwalzleitung dosiert werden.

Eine pH-Wert-Stabilisierung in der Versauerungsstufe ist durch Rickdosierung
von Substrat aus der Methanstufe Uber Schwerkraft vorgesehen.
Eine Beheizung des Prozesses erfolgt lediglich in der Umwalzleitung der

Methanstufe Uber einen Warmetauscher W1.
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Der Ablauf aus der Methanstufe wird mit den wassrigen Reinigungsmitteln
gemischt, damit wird die Temperatur des Ablaufes gesenkt und in der Mischung
der notwendige Ablauf BSBs-Wert erzielt.

Unter Umstdnden kann noch eine kleine Nachbellftung B2 vor dem Kanalzulauf

vorgesehen werden.

Die Abluft der Nachbelilftung, das Biogas aus der Versduerungsstufe und die
Abluft aus der Gasanalyseeinheit werden Uber einen Biofilter B3 abgeleitet. Damit
kann ein erheblicher Anteil des Schwefelwasserstoffes an der Gasverwertung

vorbeigefuhrt werden.

Im Kiuhler W2 wird zuerst der Wasserdampf aus dem Biogas der Methanstufe
auskondensiert, bevor es uUber eine Durchflussmessung in den Gasspeicher B4
geleitet wird oder direkt der Gasnutzung zugefuhrt wird. Nach dem Gaskihler ist
die Gasanalyse-Einheit in einer Bypassleitung mit aktiver Biogas-Ansaugung
geschalten.

Die Gasverwertung erfolgt nach Moglichkeit in einem bereits bestehenden

Brenner.

Behéaltermale:

Bei einer Mindestverweilzeit von 12 h und einer Abwasserfracht von 60 m3/d muss
die Methanstufe ein Mindestvolumen von 30 m3 haben. Der Behalter soll schlank
und hoch ausgefuhrt werden, um eine ausreichende Stromungsgeschwindigkeit
bei einer Umwalzung von 1/h zu erreichen.

Die Grol3e der Versauerungsstufe richtet sich hauptséchlich nach der notwendigen
Pufferkapazitat und errechnet sich Uber Zulaufvolumenstrom und Verweilzeit in C2

ZUu 45 ms3,

Ein Aufschlag von 10-15% auf die errechneten Behdltervolumina soll die
Kopfraume der Behélter beriicksichtigen, die nicht mit Flissigkeit gefullt sind.

Als Werkstoff fir die Behalter empfiehlt es sich, zumindest im Ubergang zwischen
Flissig- und Gasphase korrosionsbestdndiges Material zu verwenden, wie
Edelstahl, feuerverzinkter Stahl oder Kunststoff.
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Tabelle 6-1: Gewahlte Behaltermal3e fur Versduerungsstufe und Methanstufe

Versauerungsstufe C1

Methanstufe C2

Als

Durchmesser in m 3,25 2,75
Hohe in m 6,00 6,00
Volumen in m3 49,75 35,62
Verhéltnis D/H 1,8 2,2
Oberflache in m? 61,25 51,80
Pumpen und Rihrwerk
Rahrwerk fur die Versauerungsstufe genugt ein schnelllaufendes

Propellerriihrwerk, mit einer Leistung von ca. 1,5 kW, welches diskontinuierlich

betrieben wird (Laufzeit 15 min/h).

Zur

vorzusehen:

Beforderung des Abwasserstromes sind mindestens zwei

Pumpen

* Pumpe 1 (Tauchpumpe): Fordert Abwasserstrom vom Sammelbecken in

die Versauerungsstufe. Forderleistung dieser Pumpe minimal 10 m3/h,

entsprechend dem Abwasseranfall. Laufzeit dieser Pumpe 6 h/d. Damit ist

eine Pumpenleistung von etwa 1,5 kW notwendig /116/.

* Pumpe 2 (Umwaélzpumpe): Damit wird der Methanstufeninhalt einmal pro

Stunde umgewalzt. Daraus ermittelt sich eine Pumpenférderleistung von

30 m3/h. Laufzeit dieser Pumpe 24 h/d, an produktionsfreien Tagen kann

die Pumpe abgestellt werden. Hier ist eine Pumpenleistung von ca. 3 kW

notwendig.
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6.3 Energiegewinn aus Biogas

Durch den Abbau der organischen Abwasserinhaltsstoffe entsteht energiereiches
Biogas, das einer weiteren Verwertung zugefuhrt werden kann. Mit den ermittelten
Versuchsergebnissen ergibt sich folgender Energiegewinn aus Biogas:

Paw =vaw Vaw, lecH, HucH, =
3 3 3

m3. m m Gl. 6-2
o5 BIOOAS b TAW g3 CH. g KWh _ g0 kWh
m3 d m3, m3 d
AW Biogas CH,

Dies entspricht einem jahrlichen Energiegewinn (250 Produktionstage) aus Biogas
von 236 MWh.

Damit ergibt sich ein jahrliches Einsparpotential an Heizdl EL (11,6 kWh/kg; 0,86
kg/l) von 23.600 Liter:

Die im Biogas gespeicherte Energie betragt lediglich 81 % der Energie, die zum
Aufheizen des Reinigungsmittelgemisches auf Prozesstemperatur bendtigt wirde.
Bei einer anaeroben Behandlung des wassrigen Reinigungsmittelgemisches

ergabe sich bereits hier eine negative Energiebilanz.

6.4 Eigenenergieverbrauch der Anlage

Hier soll Uberschlagig der Eigenenergieverbrauch der Abwasserreinigungsanlage
abgeschéatzt werden. Es wird angenommen, dass die Anlage in einer beheizten

Halle steht mit einem jahrlichen Temperaturmittelwert von 20 °C.

Da das zugefuhrte Abwasser bereits die ,Betriebstemperatur® der Anlage hat,
missen lediglich Abstrahlungsverluste der beiden Fermenter ausgeglichen

werden. Samtliche Leitungsverluste bleiben bei der Abschéatzung unbericksichtigt.
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Betrachtet wird der Energieverbrauch durch folgende Hauptenergieabnehmer:
 Warmedurchgang durch die Behalterwénde
* Energieverbrauch der Pumpen (Umlaufpumpe, Sumpfpumpe)

* Ruhrwerk Versauerungsstufe C1.

6.4.1 Warmedurchgang durch Behalter

Es wird angenommen, dass beide Fermenter eine Innentemperatur von 37 °C
haben und die Anlage in einer Umgebungstemperatur von 20 °C im Jahresmittel
steht.

Als Baumaterial fiir die Behélter wird Edelstahl mit einer Wanddicke von 10 mm
gewahlt. Die Behalter sollen mit einer 100 mm dicken Schicht aus Styropor isoliert

sein.

Allgemein ist der Warmedurchgang durch eine mehrschichtige Behalterwand nach

folgender Beziehung zu berechnen:
Q =k[AT -Ty) Gl.: 6-3

Der Warmewiderstand einer mehrschichtigen Wand berechet sich nach folgender

Beziehung:

1 _ 1,8, 1

= Gl.: 6-4
KA oj[A  A[A aglA

Mit den in Tabelle 6-2 gewahlten Koeffizienten ergibt sich flr den

Warmewiderstand/m2 Oberflache:

1 1 0,01 m 01m 1 K

350 ﬂﬂ m2 15 ﬂﬂ m2 0,035 ﬂ[ﬁl m2 11 ﬂﬂ m?2
m2K mK mK m2K

= + + + =295 —Gl.:6-5
w
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Daraus errechnet sich der Warmestrom durch die isolierte Behalterwand zu:

Q =KAQT -Ta) =

K [(310 K-293 K) =5,76 W Gl.: 6-6
2,95 —
W

Daraus ergibt sich folgender Warmestrom fur die beiden Behalter pro Jahr:

Oc1 =Acy g = 6125 M2 (5,76 ﬂqm 2 250 g) 212 MTVW‘

Gl.: 6-7

Qc2 =Ac QM4 =51,80 m2[576—ﬂ24 2[365 9) 261M—Wh
a a

Tabelle 6-2: Warmeubergangskoeffizienten und Warmeleitfahigkeiten fur Behélter

Warmeulbergangskoeffizient | Warmeleitfahigkeit
o in W/(m2K) A in W/(mK)
Innenseite (Wasser) 350
Edelstahl 15
Styropor 0,035
Aul3enseite (Luft) 11

6.4.2 Energieverbrauch durch Pumpen und Rihrwerke

Rihrwerk Versduerungsstufe C1

Der elektrische Energieverbrauch des Rihrwerkes in der Versduerungsstufe pro
Jahr errechnet sich folgendermal3en:

Parc1 = Prc1 Kic1 Oa =1,5 kW [0,25[(24 2 (250 —) 2,25 MTWh Gl.: 6-8

Pumpen
Elektrischer Energieverbrauch durch Tauchpumpe im Sammelbecken pro Jahr:

Pap1 = Pp1 K tpg (T4 =1,5 KW [0,25[(24 2 [250 —) 205 MWh Gl.: 6-9
a
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Elektrischer Energieverbrauch durch Umlaufpumpe Methanreaktor pro Jahr:

h

Pp2 = Pp2 (Kp2 [Ta =3 kW {24 (250 9y -5 MWh
a

a

Gl.: 6-10

Mit diesen drei Hauptverbrauchern ergibt sich ein elektrischer Energiebedarf der
Anlage zum Durchmischen und Umwalzen pro Jahr von 22,5 MWh. Dies

entspricht 9,5 % der im Biogas gespeicherten Energie.

6.5 Gesamtenergiebilanz

Stellt man Energiegewinn durch entstehendes Biogas und Eigenenergieverbrauch
der Anlage gegeniber, so ergibt sich die in nachfolgender Tabelle aufgezeigte

jahrliche Energiebilanz.

Tabelle 6-3: Energiebilanz der Biogasanlage (alle Angaben in MWh/a).

Energiegewinn durch Biogas +236,00

Verlust Warmedurchgang C1 -2,12
Verlust Warmedurchgang C2 -2,61
Verbrauch Rihrwerk C1 -2,25
Verbrauch Pumpe Sammelbehélter -2,25
Verbrauch Pumpe Umlauf C1 -18,00
Summe +236,00 -27,23
Ergebnis Energiebilanz +208,77

Fur den Betrieb und die Beheizung der Biogasanlage werden 11 % des

Energieinhaltes des entstehenden Biogases bendtigt.

6.6 Einsparung an Abwassergebihren

Die Staffelung der Kosten fir das anfallende Produktionsabwasser ist in der
Tabelle 6-4, abhangig vom BSBs-Wert (Stand 2000) ersichtlich.
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Bei 100 m3 Abwasseranfall mit einem durchschnittichen BSBs-Wert von
3,0 kg BSBs/m3 betragt die Kostenersparnis durch eine Reinigung auf unter
0,5 kg BSBs/m3 320 DM/d. Bei 250 Produktionstagen also 80 TDM/a.

Tabelle 6-4: Abhangigkeit der Abwassergebiihr vom BSBs-Einleiterwert.

Verschmutzungsgrad | Abwasserkosten
in kg BSBs/m3 in DM/m3

bis 0,5 2,30

bis 1,0 3,50

bis 1,5 4,00

bis 2,0 4,50

bis 2,5 5,00

Bis 3,0 5,50

6.7 Anlagenkosten

In der nachfolgenden Tabelle sind die geschétzten Kosten flr den Bau einer
Abwasserreinigungsanlage mit den in den vorausgehenden Versuchen ermittelten

Ergebnissen zusammengestellt (Kalkulationsjahr 2001).

Fur den baulichen Teil (Halle) zur Unterbringung der Biogasanlage werden Kosten

von 30 TDM angenommen.
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Tabelle 6-5: Geschatzte Nettokosten fur den Bau einer Abwasserreinigungsanlage
(technischer Teill).

Position Beschreibung Kosten in TDM
Versauerungsstufe |Behélter C1 35,0
Ruhrwerk C1 7,0
Isolation 7,0
Methanstufe Behalter 25,0
Festbettmaterial/Einbringung 8,0
Isolation 4,0
Pumpen Sammelgefald P1 4,0
Umlauf P2 7,0
Laugenzufuhr 1,5
Verrohrung Material und Schweil3arbeit 20,0
Ventile Gesteuerte 2-Wege-Ventile mit je 2 14,0
Ruckmeldungen 14 Stck. a 1TDM
Gesteuerte 3/2-Wege-Ventile mit je 2 4,5
Ruckmeldungen 3 Stck. a 1,5 TDM
Handventile 5 Stck. a. 0,5 TDM 2,5
Gasspeicher 8,0
Biofilter 3,0
Nachbellftung Behalter mit Dlsen und Verdichter 8,0
Warmetauscher Umlaufleitung 5,0
Gaskuhler 1,5
Messtechnik 2 X pH-Wert; 4 x Temperatur, 1 x Fullstand, 12,0
1 x Durchfluss, 1 x Schwimmer, 1 x Druck
Gasanalyse 10,0
Fuzzy-Logik 20,0
Gesamtbaukosten fur die Anlage 207,0
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6.8 Wirtschaftlichkeit des Anlagenbetriebes

Nimmt man die oben berechneten Werte als Grundlage, so lasst sich aus dem
Anlagenbetrieb ein Aquivalent von ca. 21000 | Heizol erwirtschaften, bei einem
Heizolpreis von 0,75 DM/I entspricht dies 15750,- DM/a.

Dazu addiert sich eine Einsparung der Abwasserkosten von rund 80000,- DM/a.

Es ergibt sich eine Uberschusssumme von knapp 96000,- DM/a.

In nachfolgender Tabelle sind die Eckdaten zur Berechnung der Wirtschaftlichkeit
des Anlagenbetriebes aufgelistet. Bei den Zahlen wird von Anlagenkosten flr den
technischen Teil in Hohe von 210 TDM ausgegangen, fur den baulichen Teil von
30 TDM.

Zur Berechnung der Annuitit des technischen Teiles wird ein
Abschreibungszeitraum von finf Jahren bei einem Zinssatz von 7 %
angenommen, zur Berechnung der Annuitat des baulichen Teiles ein Zeitraum von
zehn Jahren, ebenfalls bei einem Zinssatz von 7 %.

Als Instandhaltungskosten werden pauschal 6 % der Anlagenkosten pro Jahr
angenommen.

Die Personalkosten sind mit 300 Arbeitsstunden pro Jahr zu einem Stundensatz

von 80 DM angesetzt.

Tabelle 6-6: Wirtschaftlichkeitsberechnung (alle Angaben in DM/a).

Posten Kosten Uberschuss
Annuitat technischer Teil (5 a, 7 %) 51.217
Annuitat baulicher Teil (10 a, 7 %) 4.271
Instandhaltung (6 %) 12.600
Personal Anlagenbetreuung 24.000
Einsparung Heizol 15.750
Einsparung Abwassergebiihren 80.000
Summe 92.088 95.750
Ergebnis 3.662
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Aus der Tabelle ist ersichtlich, dass sich mit den zugrunde gelegten Annahmen

knapp ein wirtschaftlicher Anlagenbetrieb ergibt.

Durch das relativ schwach belastete Abwasser ist der Energiegewinn und damit
Ertrag durch Biogas sehr gering. Bei dem betrachteten Industriebetrieb wirde es
sich empfehlen, Feststoffe, die bisher abgetrennt werden und kostenneutral
abgegeben werden, in den anaeroben Prozess einzuschleusen. Damit kann sich

die Wirtschaftlichkeit der Anlage noch deutlich verbessern.



7 Zusammenfassung

Obwohl die anaerobe Behandlung von Schlammen eine altbekannte Methode ist,
wurde sie lange Zeit nur zur Stabilisierung von Schlammen aus der aeroben
Vorbehandlung von Abwéssern zur Geruchs- und Volumenreduktion eingesetzt

oder zur Stabilisierung von Reststoffen aus der Landwirtschaft (Mist, Gulle).

Eine Bedeutung bei der innerbetrieblichen Abwasserreinigung erhielt die
Anaerobtechnik erst mit steigenden Abwassergebihren, festgesetzt an der
organischen Verunreinigung, und steigenden Energiekosten.

Die bekannten einfachen Systeme aus landwirtschaftlicher und kommunaler
Schlammstabilisierung wurden im Hinblick auf Abbauleistung und Verweilzeit far
den Einsatz zur Abwasserreinigung modifiziert und adaptiert. Es wurden
verschienene Verfahren zur Biomassertckhaltung und Schlammanreicherung

entwickelt.

Gerade bei der industriellen Abwasserreinigung ist eine Biomasseanreicherung
notwendig, um die Behaltervolumina klein zu halten und die Verweilzeiten weit

unter die Generationszeiten der Mikroorganismen zu verringern.

Ein Verfahren zur Biomasseanreicherung ist der Einsatz von Festbetten.
Verwendet werden lose Schuittungen und geordnete Packungen, meist aus
Kunststoff oder aber Biomassepellets, die jedoch spezielle Anforderungen an die
Abwasserzusammensetzung stellen.

Bei der Auswahl der Festbetten sind die wichtigsten Kriterien der Preis und das
Biomasseriuckhaltevermégen, das direkte Auswirkung auf den erzielten
Abbaugrad hat. Auch die Zeitspanne fiur die Inbetriebnahme von

Anaerobreaktoren bis zur vollen Leistungsfahigkeit spielt eine grol3e Rolle.

Neben der Biomasseanreicherung und Erhéhung der Leistungsfahigkeit spielt die
Betriebssicherheit eine entscheidende Rolle. Vielen Anlagen ist die Problematik
von Uberlastungen bei schwankenden Zulaufbedingungen gemeinsam.

Die Anlagen sind speziell auf die geforderte Abwasserzusammensetzung

ausgelegt. Bei Betrieb an der Grenze der organischen Anlagenkapazitat konnen
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schon geringe Schwankungen in der Zulaufkonzentration, die nicht rechtzeitig
erkannt werden, zum kompletten Einbruch des anaeroben Abbaus fihren.

Grund dafir ist, dass Uberlastungen nicht oder nur zu spat fir den
Anlagenbetreiber erkennbar sind, aufgrund mangelnder oder nur wenig geeigneter

Prozessanalytik.

Im Rahmen dieser Arbeit und des zugrundeliegenden Forschungsprojektes
.Hybride Fuzzy-Systme zur biologischen Abwasserreinigung” sollen die
Gesichtspunkte Biomasseanreicherung und Uberlastungsvermeidung néaher
betrachtet werden.

Dazu werden im ersten Teil dieser Arbeit an einer Versuchsanlage, an dem
Standort eines  kartoffelverarbeitenden  Betriebes in  mehrmonatigen
Versuchsreihen drei verschiedene Festbettmaterialien aus Kunststoff mit
unterschiedlicher Oberflachenform und spezifischer Oberflache mit einem

kostengunstigen natirlichen Material aus Kokosfasern verglichen.

In einer ersten Versuchsreihe werden zwei Kunststofffestbetten mit gleicher
spezifischer Oberflache (100 m2¢/m3) aus Hart PVC (TYP 1) und PE (TYP 2)
miteinander verglichen, in einer zweiten Versuchsreihe ein Kunststofffestbett mit
doppelter spezifischer Oberflache (200 m2¢/m3) aus PE (TYP 3) und ein
Festbettmaterial aus Kokosfasern (TYP 4) mit einer rechnerischen Oberflache von
40 m?/m3, ohne Berlcksichtigung der Oberflachenrauhigkeit und inneren
Oberflache.

Wahrend beider Versuchsreihen ist die CSB-Konzentration im taglichen Zulauf
schwankend und abhangig von den Produktionsprozessen zwischen 1,5 und
6 kg CSB/m3. Zielsetzung ist es, im Ablauf einen CSB-Wert von 0,5 kg CSB/m3

nicht zu Uberschreiten.
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Die Ergebnisse aus den Versuchen Ilassen sich folgendermalien
zusammenfassen:

e Zwischen Festbett TYP 1 und TYP 2 kdnnen keine Unterschiede bezlglich
Abbauleistung und spezifischer Gasbildung festgestellt werden, d.h. die
Oberflachenform und das Kunststoffmaterial sind wenig entscheidend.

» Die geforderten CSB-Ablaufwerte kdnnen auch bei einer Raumlast von
2,5 kg CSB/(m3geakior*d) und einer Verweilzeit von zwei Tagen eingehalten
werden.

» Eine Verdoppelung der spezifischen Oberflache bei Festbett vom TYP 3
bringt deutliche Vorteile im Abbaugrad. Auch bei einer Verweilzeit von
einem Tag und einer Raumlast von 4,5 kg CSB/(M3geakior*d) werden die
geforderten Ablaufwerte eingehalten.

» Bei gleicher hydraulischer und organischer Belastung sind die Abbauraten
des Festbettes vom TYP 4 aus Kokosfasern deutlich besser und
gleichméaRiger als bei TYP 3, vor allem bei der Inbetriebnahme und bei
stark schwankendem Zulaufkonzentrationen.

* Auch nach vier Monaten ist noch kein Leistungsabfall beim Festbett vom
TYP 4 erkennbar. Diese deutet auch auf eine gute Langzeitstabilitat dieses

Materials im anaeroben Bereich.

Nach den vorausgehenden Untersuchungen zum Festbettmaterial wird fur die
weiteren Untersuchungen an einer Versuchsanlage im Labormal3stab das Festbett
vom TYP 4 ausgewahlt. Die Regelung der Laboranlage erfolgt mittels Fuzzy-
Control. Wéahrend der Versuchsreihen erfolgt eine standige Anpassung und
Erweiterung der Wissensbasis ausgehend von einem einfachen Grundsystem.

Mit der geregelten Versuchsanlage werden erneut Untersuchungen in Bezug auf
das Abwasser des in den Vorversuchen betrachteten kartoffelverarbeitenden

Industriebetriebes durchgefihrt.

Um eine Adaptation des Regelungssystems auch auf andere Abwasser zu
ermdglichen werden Versuche mit verschiedenen, hoch konzentrierten
organischen Prozessabwassern durchgefihrt.

Als Haupteingangsgrof3en fur die Prozessregelung dienen neben dem pH-Wert die

Bestandteile der Gasphase Methan und Wasserstoff.
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Die Ergebnisse aus den verschiedenen Versuchen mit der geregelten

Laboranlage sind nachfolgend dargestellt:

Bei konstantem Zulauf mit Prozessabwéassern mit einem CSB-Wert von
etwa 4,0 kg CSB/m3 kann die geforderte Ablaufkonzentration bei einer
Verweilzeit in der Versauerungsstufe von funf Stunden und in der
Methanstufe von zwolf Stunden eingehalten werden. Die Raumlast in der
Methanstufe betragt 7,5 kg CSB/(m3Rreaktor*d).

Eine selbstédndige Zulaufbegrenzung findet bei einer Raumlast von
9,4 kg CSB/(m3*d) statt, die Verweilzeiten betragen 4h in der
Versauerungsstufe und 10 h in der Methanstufe. Die Zulaufbegrenzung
erfolgt vor einer Uberlastung des Festbettreaktors.

In einer weiteren Versuchsreihe wird das Zulaufprofil des Industriebetriebes
nachgestellt. Der Abwasseranfall ist nur wéhrend acht Stunden, in den
letzten beiden Stunden fallt wassriges Reinigungsmittelgemisch an. Bei den
Versuchen zum Abwasserprofil werden folgende Ergebnisse ermittelt:

o Bei direktem Zulauf gemald der Abwasserganglinie kann bei hohen
CSB-Zulaufkonzentrationen, die produktionsbedingt auftreten
konnen, die geforderte Ablaufkonzentration nicht eingehalten
werden.

o Fallt langer als sechs Stunden Produktionsabwasser an, wird ein
Uberlastzustand in der Methanstufe detektiert, die
Ablaufkonzentrationen steigen stark an auf tber 1,0 kg CSB/m3.

0 Bei sachgemalier Verwendung kann kein negativer Einfluss der
verschiedenen Reinigungsmittel festgestellt werden.

Bei der Verwendung organisch hoch konzentrierter Abwasser (CSB-
Konzentrationen 28 kg CSB/m3 und 120 kg CSB/m3) kann durch Fuzzy-
Control eine Uberlastung der Anlage erkannt und verhindert werden. Bei
schnellem Wechsel der Konzentrationen im Zulauf wird innerhalb weniger
Stunden der Zulauf komplett gestoppt und eine vollstandige Uberlastung
vermieden.

Bei fest eingestelltem Zulauf, ohne Uberlastungserkennung, mit hoch
konzentrierten Abwassern kommt es zu einer langandauernden

vollstandigen Uberlastung des Systems.
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Bei einer abschlielRenden Betrachtung eines mdglichen Anlagenkonzeptes fir den
kartoffelverarbeitenden Betrieb wird aufgrund der Versuchsergebnisse auf direkten
Zulauf verzichtet, die Pufferkapazitat wird in die Versauerungsstufe gelegt, damit
die Methanstufe voll ausgelastet werden kann.

Auf einen Zulauf der wassrigen und kalten Reinigungsmittel wird aus
energetischen und verfahrenstechnischen Griinden verzichtet.

Mit den ermittelten Versuchsergebnissen lasst sich ein wirtschaftlicher
Anlagenbetrieb innerhalb eines Abschreibungszeitraumes von drei bis vier Jahren

erzielen.

Mit dem organischen Festbett aus Kokosfasern wurde in dieser Arbeit ein
geeignetes Material zur Biomasseanreicherung gefunden. Es empfiehlt sich nach
weiteren geeigneten organischen Materialien oder Abfallstoffen zum Einsatz in der
anaeroben Abwasserreinigung zu suchen, die finanzielle Vorteile bieten.

Zudem sollte in l&nger dauernden Versuchsreihen die Landzeitbestandigkeit der
Kokosfasermatten untersucht werden, um den grof3technischen Einsatz besser
beurteilen zu koénnen. Zudem muss eine geeignete Tragermatrix gefunden
werden, um die Einbringung der Kokosfasermatten in grol3technische Reaktoren
zu ermoglichen.

Es kénnen bisher auch keine Aussagen uber die universelle Verwendbarkeit des
Festbettmaterials bei unterschiedlicher Abwasserzusammensetzung beztglich

organischer Konzentration und Feststoffanteil getroffen werden.

Mit der verwendeten Online-Prozessanalytik mit den Haupteingangsgrof3en
Methan- und Wasserstoffkonzentration im Biogas wurde zusammen mit der
Fuzzy-Control ein System zur Uberlastungsfriiherkennung und -vermeidung
entwickelt. Die Eignung beziglich unterschiedlich hoher organischer
Abwasserbelastungen konnte gezeigt werden.

Im weiteren ware es sinnvoll die Einsatzmoglichkeit dieses Systems auch bei
Abwassern auf3erhalb der Lebensmittelindustrie zu untersuchen, ob sich die
ermittelten Ergebnisse bestatigen lassen und auch in weiteren Bereichen
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adaptierte Regelungssysteme zur Uberlastungserkennung eingesetzt werden
konnen.

Bisher konnte die Eignung der Online-Gasanalytik und Fuzzy-Control nur im
Zusammenhang mit einem Festbettreaktor untersucht werden. Eine weitere
Zielsetzung ist es die Moglichkeit der Ubertragung der Forschungsergebnisse auf
weitere Reaktortypen zu untersuchen.

Ist die Ubertragbarkeit mdglich, kénnen optimierte Wissensbasen fir jeden
Reaktortyp entwickelt werden.



8 Summary

The anaerobic treatment of sludge is a well known technology which has been
used for a long time only for stabilizing sludge from aerobic treatment to reduce

volume and smell.

Due to increasing wastewater costs the simple agricultural anaerobic systems
where modified with regard to degradation capacity and hydraulic retention time.

Mostly fixed bed materials or microorganism pellets are used to increase the
biomass in the reactors. The capacity to retard microorganisms, price for the
material and time period to start up the anaerobic process are the most important

selection criteria.

Most of the existing wastewater treatment plants have problems with overload
because of changing organic concentration of the waste water. High specification
of the systems, high hydraulic loads and improper analytics of the process are the

reasons for late detection of overload.

In the first part of this thesis four different fixed bed materials with different specific
surface forms and materials are tested. Wastewater from potato processing is
used as substrate for these experiments

In the first experiment the two materials type 1 (100 m?/m3; hard PVC) and type 2
(100 m2/ms3; PE) are compared. After that the two materials type 3 (200 m?/m3;
PE) and type 4 (>40 m?/m3; coconut fibres) are compared. The concentration of
the wastewater varies from 1.5 kg COD/m3 to 6 kg COD/m3. The upper limit of the

outflow wastewater is 0.5 kg COD/m3. The results are as follows:

 There is no difference in specific gas rate and degree of degradation
between type 1 and type 2, means form of surface and type of the synthetic
material are not so important.

« With an organic load of 2.5 kg COD/(m3reactor*d) and a retention time of two

days the postulated outflow concentration is dropped by type 1 and type 2.
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The maximum organic load, due to the outflow limit of the types 3 and 4 is
4.5 kg COD/(m3reactor*d) and a retention time of one day.

The degree of degradation of type 4 is much better than that of type 3
especially during commissioning and when changing organic loads of the
inflow.

After 4 month still the degree of degradation of type 4 is not decreasing,

which points to a good long time stability.

Using the fixed bed material type 4, further experiments with potato processing

wastewater and different high concentrated process wastewaters are done in a

laboratory scale plant. This plant is controlled by a fuzzy-system which is adapted

to detect overload in two stage anaerobic systems. Starting with a simple rulebase

during the experiments the rulebase is adapted by using process parameters as

value of pH and concentration of methane and hydrogen in the biogas.

The results of the different experiments with the fuzzy-controlled laboratory plant

are the following:

With a constant input of wastewater (4.0 kg COD/m?3) the outflow limit of
0.5 kg COD/ms3 can be held at a retention time of 5 h in the acidification step
and 12h in the methanisation stage and a organic load of
7,5 kg COD/(m3reactor*d).
Overload is detected and avoided by the fuzzy system by stop of inflow at
an organic load of 9,4 kg COD/(m3reactor*d) and retention times of 4 and 10 h
in acidification and methanisation stages.
Direct inflow of the wastewater according the wastewater profile of the
potato producer, means 8 h a day wastewater with 6 h organic load and 2 h
agueous cleaning agents, causes the following problems:

o At high inflow COD-loads, the organic outflow limit is exceeded.

o If there is longer than 6 h wastewater with organic load, overload is

detected, the outflow COD-concentrations are increasing to more

than double of the forced limit.
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o At normal concentration, there is no negative influence of the
cleaning agents.
 Using high concentrated wastewater with organic loads of 28 and
120 kg COD/m3, overload is detected and avoided by the fuzzy-control.
« Comparing the influence of high concentrated wastewater without fuzzy

control, a long lasting overload of the plant is the consequence.

By using fuzzy-control in the used laboratory scale wastewater treatment plant,
overload can be detected easily and can be avoided.

The operation possibility of the fuzzy-control and the rulebase should be tested
with different types of wastewater especially other than food industrial wastewater.

Special rulebases should be generated for different kinds of reactor systems.
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