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Zielsetzung Seite 1

1 Zielsetzung

Klaranlagen haben aus energetischer Sicht innerhalb einer Kommune einen besonderen Stel-
lenwert. Einerseits sind sie vielfach der grof3te Einzelverbraucher an Energie, andererseits
aber auch ein Energieerzeuger, da bei Anlagen mit separater anaerober Schlammstabilisie-
rung Klar- bzw. Faulgas als Nebenprodukt anféllt. Dieses kann fiir die Eigenproduktion von
Strom und Warme in Anlagen der Kraft-Warme-Kopplung eingesetzt werden. Die weitestge-
hende Deckung des Energiebedarfs der Abwasserreinigung und Schlammbehandlung durch
die Eigenproduktion ist ein maf3geblicher Ansatzpunkt zur Steigerung der Energieeffizienz
kommunaler Klaranlagen. Sie ist aus Griinden der Nachhaltigkeit mit einer Reduktion des
standortbezogenen COz-Ausstol3es wie auch aus wirtschaftlichen Gesichtspunkten aufgrund

der weiter steigenden Kosten fiir fremdbezogene Energie von gro3er Bedeutung.

Hinsichtlich der verfahrenstechnischen Mdglichkeiten der Energiebereitstellung fir Klaranla-
gen mit zwei oder mehreren Faulbehélter liegen bisher nur unzureichende Erfahrungswerte
vor. Die Mehrheit der Grol3klarwerke in Deutschland betreibt einstufige Faulungsanlagen. Da-
bei bietet die mehrstufige Faulung reaktionskinetische Vorteile in einer Kaskadenverschaltung
mit einer erhéhten Substratkonzentration in der vorderen Stufe (Bischofsberger et al., 2005).
Zudem ergeben sich keine oder geringere Kurzschlussstromungen, der gesteigerte Abbau der
organischen Substanz verbessert die Entwasserungseigenschaften des Faulschlammes und
kann den Polymerverbrauch der Schlammentwasserung reduzieren. Weiterhin reduzieren sich
die zu entsorgenden Schlammmengen. Die reaktionskinetischen Zusammenhange werden
auch von dem DWA-Merkblatt M 368 Biologische Stabilisierung von Klarschlamm (DWA,
2014) aufgegriffen und sind in Loll et al. (2013) weitergehend beschrieben.

Unter Berlicksichtigung des grof3en Anlagenpotenzials soll die mehrstufige Faulung daher in
einem kombinierten Ansatz aus reaktionskinetischer und strémungstechnischer Simulation
(ADM bzw. CFD), mikrobiologischen und umsatzspezifischen labortechnischen Untersuchun-
gen und einer groR3technischen Erprobung der erzielten Ergebnisse auf dem GroRRklarwerk

(GKW) Kéln-Stammbheim untersucht und verifiziert werden.

Es werden daher verschiedene Varianten des Betriebes einer mehrstufigen Faulung analysiert
und energetisch wie auch wirtschaftlich betrachtet. Neben den Verschaltungsexperimenten
sollen zusatzlich die Einfliisse der Desintegration mittels Pondus-Verfahren und die Zugabe

von zerkleinertem Rechengut ermittelt und bewertet werden.

Die Ergebnisse des Anlagenbetriebes des GKW Kdln-Stammheim werden auf andere Abwas-
serreinigungsanlagen in Nordrhein-Westfalen Ubertragen. Hierzu wird eine Potentialanalyse
zur Optimierung vorhandener kommunaler Klaranlagen in NRW durchgefihrt. Die Vorausset-

zungen fur eine technische Umsetzbarkeit werden beschrieben und kostenméafiig bewertet.
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2 Stand der Technik

Der anaerobe Abbau von organischem Material zu energetisch wertvollem Methan erfolgt

durch die Stoffwechselleistung einer sehr heterogenen mikrobiellen Biozonose. Prinzipiell sind

die Abbauwege der Biomethanisierung und ein Teil der involvierten Mikroorganismen bekannt

Polymer
complex

Cellulose and other
polysaccharides, proteins, lipids

(Abbildung 1).

Microorganisms Enzymes

Complexes of cellulytic enzymes
(Cellusome).e.g.
Cellulase [EC 3.2.1.4] and
Xylanase [EC 3.2.1.8]
Proteasen/Peptidasen [EC 3.4]

. Lipasen [EC 3.1]

Phylum Firmicutes
Class Clostridia
Class Bacilli

Monomeres

Sugars, amino acids,
lipid acids

{ Phosphotransferases [EC 2.7]
e.g. Hexokinase [EC2.7.1.1]
Aminotransferases [EC 2.6]
e.g. Transaminases [EC 2.6.1]
C-C Ligases [EC 4.1]

e.g. Isocitratlyase [EC 4.1.3.1]
Oxidoreductases [EC 1.3]
e.g. Acetyl-CoA-Dehydrogenase

., [EC 1.3.99.3]

Phylum Bacteriodetes
Class Bacteriodia
Class Flavobacteria

Phylum Chloroflexi

Phylum Proteobacteria
Class Alpha-Proteobacteria
Class Beta-Proteobacteria
Class Gamma-Proteobacteria

Acids, alcohols

: Carbon monoxide dehydrogenase/

i Acetyl-CoA Synthase complex

i CO Dehydrogenase [EC 1.2.7.4]and i
; Acetyl-CoA Synthase [EC 2.3.1.169] ;

. Syntrophic acetat-oxidizer Hydrogen,
Phylum Firmicutes carbon Acetate
Phylum Thermotogae dioxide
] Phylum Euryarchaeota
Order Methanobacteriales i Methyl-CoM Reductase [EC 2.8.4.1]

Order Methanomicrobiales

i Acetyl-CoA Ligase [EC 6.2.1.1]

. Order Methanosarcinales Acetate kinase [EC 2.7.2.1]

Methane,
carbon dioxide

Abbildung 1: Prozessmodell Biogasproduktion (Quelle: Quifiones et al. 2012)

Der erste und geschwindigkeitsbestimmende Schritt im anaeroben Abbau ist die Hydrolyse,
die von verschiedenen Bakteriengruppen durchgefiihrt wird, u.a. Vertreter des Phylums Firmi-
cutes, insbesondere Vertreter der Gattungen Clostridium und Ruminococcaceae, und des
Phylums Bakteroidetes (u.a. Heeg et al. 2014; Hanreich et al. 2013; Rademacher et al. 2012).
Diese hydrolytisch-aktiven Bakterien fihren zudem haufig auch den zweiten Abbauschritt, die
Acidogenese, durch. Zu ihnen gesellen sich Organismen aus anderen Phyla, wie z.B. Spiro-

chaetae (u.a. Narihiro und Sekiguchi 2007; Heeg et al. 2014). Die Acetogenese stellt den drit-
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ten Abbauschritt in der Biomethanisierung dar. Zu den Saureverwertern (homoacetogene Bak-
terien) zahlen Vertreter aus dem Phylum Proteobacteria, insbesondere die Gattungen Smit-
hella und Syntrophobacter, die zu den syntrophen Propionat-Verwertern zahlen (u.a. Nelson
et al. 2011). Einige Vertreter der Proteobacteria verwerten Nitrat fur ihren Stoffwechsel und
zahlen zu den Denitrifikanten, die auch in Proben aus Faulbehéltern nachgewiesen wurden.
Hierzu zahlen Organismen der Gattung Rhodobacter und Thauera (u.a. Nelson et al. 2011).
Die Gruppe der Methan-bildenden Bakterien, die nur in dem Phylum Euryarchaeota (Archaea)
angesiedelt sind, ist weniger divers als die Gruppe der hydrolytisch- und fermentativ-aktiven
Bacteria. Diese Organismen kdnnen die Abfallprodukte der vorangehenden Abbauphasen als
Nahrstoffe nutzen, wobei als Produkt ihrer Stoffwechselleistung u.a. auch Methan entsteht.
Wichtige Vertreter dieser funktionellen Gruppe finden sich in der acetoklastischen Gattung
Methanosaeta, der mixotrophen Gattung Methanosarcina und in verschiedenen Gattungen der
hydrogenotrophen Ordnungen Methanomicrobiales und Methanobacteriales (u.a. Heeg et al.
2014; Hanreich et al. 2013; Rademacher et al. 2012).

Mikroorganismen bendtigen arttypische Umweltbedingungen fiir ein optimales Wachstum.
Veranderungen in der Prozessfilhrung und Substratzusammensetzung von Faulbehéltern
kénnen sich demnach auf die Stoffwechselleistung der an der Biomethanisierung beteiligten

Organismen bzw. auf die Diversitat der gesamten Biozonose auswirken.

Beziglich der Verfahrenstechnik wird auf Klaranlagen meist ein einstufiger Faulbehélter mit
interner oder externer Umwalzung eingesetzt. In der Literatur werden fir die als Auswasch-
reaktor (Chemostat) betriebenen Faultirme (mesophil) Verweilzeiten von 10-20 Tagen und
Raumbelastungen in Abhangigkeit der AnlagengréRe von 2 bis maximal 5 kg oTS/(m? * d) als
unabdingbare Voraussetzung fir einen ausreichenden Stabilisierungsgrad angegeben
(Gorner und Hubner 2011). Der Betrieb der Faulung als Auswaschreaktor fihrt zu geringen
Abbaugeschwindigkeiten, der organische Anteil wird nur unvollstandig abgebaut und die
theoretisch mdglichen Gasausbeuten werden nicht erreicht bzw. ausgeschopft. Der Vorteil der
Faulung, namlich eine energieautarke und 6konomische Verfahrensweise der Gesamtanlage
durch Verwendung von Klarschlamm als Energietrager, kann nach aktuellem Kenntnisstand

mit den konventionell betriebenen Faultiirmen nicht vollstandig erreicht werden.

Da Faulreaktoren in der Regel ohne Abtrennung und Rickfihrung von Feststoffen als
Chemostat bzw. Auswaschreaktor betrieben werden, entspricht das Schlammalter der
hydraulischen Verweilzeit. Dies ist bei einer Kaskadenverschaltung mehrerer Reaktoren zu
beachten, um einen Zusammenbruch des Prozesses sicher zu vermeiden. Eine der
Leistungsfahigkeit der mikrobiellen Biozénose angepasste Verweilzeit lie3e sich durch eine
Optimierung der Stromungsverhaltnisse infolge einer Reihen- oder Parallelschaltung einzelner
Faulungsreaktoren erzielen. In der Vergangenheit waren primar die verfahrenstechnischen

Parameter das Ziel der Untersuchungen fir zweistufige Vergérungssysteme (Trennung in
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Hochlast- / Versauerungsstufe und Methanogenese / Nachgarung), so dass hier ein breites
Grundlagenwissen vorhanden ist. Uberschlagig kann angenommen werden, dass die
zweistufige Betriebsweise im Vergleich zur einstufigen bei demselben Gesamtschlammalter
zu einem etwa 10 % besseren oTR-Abbau flhrt, oder derselbe Abbaugrad in einem um ca. 40
% kleineren Gesamtvolumen erreicht wird (MWKEL 2014). Zu diesen praktischen Erfahrungen
existieren auch bereits kinetische mathematische Modelle (Libken et al. 2015). Werden mehr
als zwei Faulungsstufen ausgefihrt, kann das Verweilzeitverhalten weiter optimiert werden
(Kim et al. 2008).

Die Stromung in den Reaktoren wird oft nur sehr grob abgeschétzt, und Kenntnisse tber die
rheologischen Eigenschaften der Faulschlamme im Prozess sind kaum vorhanden. Dabei hat
sich die numerische Stromungsmechanik (Computational Fluid Dynamics, CFD) in vielen
Bereichen der Verfahrenstechnik als geeignetes Werkzeug zum Entwurf und der Optimierung
von Anlagen etabliert. Durch die enormen Leistungssteigerungen der Rechnertechnik, bei
gleichzeitig sinkenden Hardware-Preisen, konnen heute viele Fragestellungen der
Stromungsmechanik mit numerischen Modellen untersucht werden. Die verfligbaren
Softwarelésungen werden erfolgreich in den verschiedensten Bereichen eingesetzt und gelten
als ausgereift und zuverlassig. Im Gegensatz zu friheren numerischen Modellen kénnen
inzwischen auch komplexere Strdomungsvorgange (z.B. mit Mehrphasenmodellen) untersucht

werden.

Karim et al. (2007) fuhrten beispielsweise numerische Strémungssimulationen in Bezug auf
eine mdoglichst gute Ausnutzung des Reaktorvolumens durch. Es wurde mit nicht-
Newtonschem FlieRverhalten gerechnet, jedoch mit sehr geringen Viskositaten. Wu und Chen
(2008) rechneten mit einem dreidimensionalen Stromungsmodell stationar die Strdomung von
Flissigmist nach und verglichen die Ergebnisse mit Werten aus der Literatur. Sie
bertcksichtigten ebenfalls nicht-Newtonsches FlieBverhalten. Die Literaturwerte zeigten mit
steigendem Feststoffgehalt auch eine hohere Viskositdt. Es wurden jedoch keine
Literaturstudien gefunden, die sich mit der Strémungsfihrung in mehrstufigen, parallel und

seriell verschalteten Faulungsreaktoren befassen.

Bei der mechanisch-biologischen Abwasserreinigung werden die im Abwasser enthaltenen
geldsten organischen Verbindungen zu einem Grof3teil in partikuldre Biomasse Uberfuhrt und
gemeinsam mit den im Rohabwasser enthaltenen partikularen Stoffen als Klarschlamm aus
dem System enthommen. In den organischen Bestandteilen dieser Schlamme findet sich ein
grol3er Teil der Energie des Abwassers in aufkonzentrierter Form wieder. Die im Schlamm
enthaltene chemische Energie kann tiber den Parameter des CSB bilanziert und beschrieben
werden. Ubliche Werte fir Primarschlamm liegen bei 1,6 g CSB/goTR und fiir
Uberschussschlamm zwischen 1,4 bis 1,6 g CSB/g oTR. Das CSB/oTR-Verhéltnis des

Rohschlamms betragt zwischen 1,6 und 1,8 g CSB/g 0TR. Unter Ansatz des Verhéaltniswertes
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von 350 L CHa/kg CSBap kdnnen durch einen anaeroben Prozess zwischen 560 und
630 L CH4/kg oTRap erzeugt werden. Bei einem Ublichen Methananteil im Faulgas von ca.
65 % entspricht dies einem Gasertrag von rund 900 Ly Faulgas/kg oTRap. Unter Ansatz von
mittleren Abbaugraden von 50 %, ergibt sich folglich eine Gasausbeute bezogen auf die
zugefiihrte Organik in Hohe von etwa 450 Ly Faulgas/kg oTRzy. Den Stand der Technik zur
Ausfaulung der bei der Abwasserreinigung anfallenden Schlamme spiegelt das DWA-
Merkblatt M 368 Biologische Stabilisierung von Klarschlamm (DWA, 2014) wieder. Hiernach
erfolgt eine Bemessung in Abhangigkeit von der AusbaugréRe der Klaranlage uber ein
Gesamtschlammalter ergénzt durch die Kennzahl der organischen Raumbelastung des
Faulbehalters. Wie bei der Bemessung biologischer Klarstufen zur Abwasserreinigung liegt
dieser Bemessung ein minimales hier anaerobes Schlammalter zugrunde, dass mit einem
Sicherheitsfaktor zur Berticksichtigung von Schwankungen der zugefuhrten Schlammmasse
zu einem Gesamtschlammalter erhoht wird. Ziel ist es, wie bei der Nitrifikation, hier das
Auswaschen der langsamer wachsenden methanogene Bakterien und die Ubersauerung der
Faulstufe zu verhindern. Da Faulreaktoren in der Regel ohne Abtrennung und Ruckfiihrung
von Feststoffen als Chemostat bzw. Auswaschreaktor betrieben werden, entspricht das
Schlammalter der hydraulischen Verweilzeit. Dies ist bei einer Kaskadenverschaltung
mehrerer Reaktoren zu beachten, um einen Zusammenbruch des Prozesses sicher zu
vermeiden. Angaben zu einer zwei- oder auch mehrstufigen Verschaltung von Faulreaktoren
finden sich u.a. bei Gosh et al. (1995) und US EPA (2006). Neuere Untersuchungen zur
dynamischen Modellierung der anaeroben Abbauprozesse beschreiben Huber (2012) und
Libken et al. (2015).

Die Umstellung vorhandener Faulungsanlagen in NRW mit mehreren Faulreaktoren, die
aktuell einstufig parallel betrieben werden, auf einen mehrstufigen Kaskadenbetrieb bietet
unter energetischen Aspekten erhebliche Vorteile. Durch einen verbesserten Abbau der
organischen Substanz kodnnten sich zudem die Entwéasserungseigenschaften des
Faulschlammes verbessern und der Bedarf der Schlammentwdsserung an polymeren
Hilfsstoffen konnte sich verringern. Weiterhin reduzieren sich aufgrund des verbesserten oTR-
Abbaus die Entsorgungskosten. Daneben wird es jedoch auch zu einer erhdéhten Riicklésung
an Stickstoff und Phosphor mit einer veranderten Ruckbelastung der biologischen

Abwasserreinigungsstufe kommen.
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3 Untersuchung des technischen Verfahrensansatzes

3.1 Methodische Vorgehensweise

Im Rahmen des Vorhabens sollten unterschiedliche, mehrstufige Betriebsweisen der
Schlammfaulung gegeniber dem Parallelbetrieb verglichen werden. Die Untersuchungen wur-

den in 4 Arbeitspakete gegliedert:
e Stromungstechnische Simulation (AP1)
¢ Reaktionskinetische Simulation des Faulprozesses (AP2)
o Mikrobiologische Untersuchungen (AP3)
e Technische Erprobung auf dem GKW Kéln-Stammheim (AP4)

Fur die technische Erprobung wurde die Schlammfaulung des Grof3klarwerkes Kéln-Stamm-
heim von 2014 bis 2017 verfahrenstechnisch und rohrleitungstechnisch umgebaut. Dabei
wurde die Schlammfaulung so konzipiert, dass sowohl ein Parallelbetrieb als auch ein mehr-
stufiger Betrieb der funf Faulbehalter mdglich ist. Basierend auf Variantenuntersuchungen zur
reaktionskinetischen Simulation wurden drei favorisierte Verschaltungszustande der Faulbe-
halter festgelegt (Alex und Ogurek, 2010; Klein et al., 2019). In Tabelle 1 sind die untersuchten
Versuchseinstellungen zusammengestellt. Abbildung 2 gibt einen Uberblick tiber die Variabili-
téat der TR-Zulauffrachten des Rohschlamms (RS) inklusive der Co-Substrate Giber den gesam-
ten Versuchszeitraum von ca. 28 Monaten. Der Rohschlamm setzt sich auf dem Grol3klarwerk
KdIn Stammheim aus Schlamm aus der Hochlastbelebung (HLB) und Schwachlastbelebung

(SLB) zusammen.
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Abbildung 2: TR-Zulauffracht zum Faulbehélter und Darstellung der Versuchszeitrdume
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Der Versuchsaufbau wurde so umgesetzt, dass der Parallelbetrieb der Faulbehalter mit dem
mehrstufigen Betrieb verglichen werden kann. Die jeweils gewdéhlten Einstellungen wurden

mindestens ca. 6 Monate betrieben, um so aussagekréftige Ergebnisse zu erzielen.

Der Einfluss der Desintegration des SLB-Schlamms mittels Pondus-Verfahren wurde in der
Versuchsphase 2 und 3 untersucht. Aufgrund von Problemen mit der Schlammaufheizung fiir
die Desintegration konnten Uber den gesamten Versuchszeitraum keine einheitlichen Ver-
suchsbedingungen hergestellt werden. In allen Versuchszeitrdumen wurden Co-Substrate zu-
gegeben, in den Phasen 2 und 4 erfolgte die Zugabe der Co-Substrate in den letzten Reaktor

der mehrstufigen Reihe. Dies erhthte die Gasproduktion im Vergleich zum Parallelbetrieb.

In diesem Forschungsprojekt sollte auch eine Zugabe von zerkleinertem Rechengut in den
Faulkreislauf untersucht werden. Dies konnte aufgrund erheblicher technischer Schwierigkei-
ten mit der neu installierten Rechengutzerkleinerungsanlage nicht durchgefuhrt werden. Bei
der Anlage handelt es sich um einen Prototyp, fiir den es bisher keine Betriebserfahrung gibt.
Seit der Inbetriebnahme kam es zu verschiedenen Problemen, insbesondere zu Verstopfun-
gen an den Zerkleinerungsaggregaten mit einem Abschalten der gesamten Anlage. Auch
konnte nicht die erforderliche Rechengutmenge behandelt werden. Die Anlage musste modi-
fiziert und einige Optimierungsmafnahmen umgesetzt werden. Erst Anfang 2020 gelang es,
einige Probleme zu I6sen und die Anlage teilweise tagstiber mehrere Tage in Folge zu betrei-
ben. Leider konnte das zerkleinerte Rechengut vorerst nur in die Nacheindicker gegeben wer-
den. Aufgrund dessen kdnnen in diesem Bericht keine Aussagen zur Faulfahigkeit oder zu
Einflissen von zerkleinertem Rechengut auf das Entwasserungsverhalten gemacht werden.
Daher kdnnen in diesem Bericht keine Aussagen zur Faulfahigkeit und zu Einflissen auf das

Entwasserungsverhalten gemacht werden.

Die Einstellungen der Faulbehéalter (FB) wahrend der verschiedenen Versuchsphasen sind in
der Tabelle 1 und Abbildung 3 bis Abbildung 6 dargestellt. Fiir eine tbersichtliche Darstellung
der Ergebnisse wurde fur den parallel betriebenen Referenzreaktor die Abkiirzung R und fiir
den Reihenbetrieb die Abklrzung S fur Stufe gewahlt. Weiterhin gibt die zugeh6rige Nummer
die Anordnung des Reaktors in einer mehrstufigen Reihe an. Fir die Versuchsphase V3b ist
die Bezeichnung beispielhaft erlautert: R1 ist der Referenzreaktor mit einer Stufe, S1 ist die
erste Stufe im Reihenbetrieb, S2 ist die zweite Stufe im Reihenbetrieb und S3 ist die dritte
Stufe im Reihenbetrieb. Wenn in einer Stufe mehrere Reaktoren angeordnet sind, werden sie
mit einer weiteren Nummer bezeichnet, z.B. S1.1 und S1.2 sind zwei parallel betriebenen Re-
aktoren in der ersten Stufe. Bei der Ergebnisdarstellung mehrerer Stufen in einem Diagramm

wurden folgende einheitliche Farben verwendet:
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e Referenz: rot
o Stufe 1: hellblau
e Stufe 2: dunkelblau
o Stufe 3: grau
e Stufe 4: grin
Tabelle 1: Versuchsphasen
Verschaltung der Faulbehélter

FB1 FB2 FB3 FB4 FB5 | Start | Ende
V1 Parallel S1.1 S1.2 S1.3+Co S1.4 S1.5 0 198
V 2a komb. Reihe S1.1+Des | S1.2+Des S2+Des S3+Co R1 0 111
V 2b komb. Reihe S1.1 S1.2 S2 S3+Co R1 142 208
V 3a 3er-Reihe R1+Des S1+Des S2+Des | S3+Des | R1+Co 0 97
V 3b komb. Reihe* R1 S1 S2 S3 R1+Co 0 280
vag | 267/4erReihe R1 s1 S2 S3 | s4+Co | © 89

(tr =12 d)
V 4b 2er/ 4er-Reihe R1 S1 S2 S3 S4+Co | 100 169
(tr=8d)
*ohne April 2019 (Co-Substrate in FB3)
0,2 Qgs 0,2 Qs 0,2 Qps 0,2 Qgs 0,2 Qgs
| | | | |
S1.1 S1.2 S1.3 S1.4 S1.5

l

|

Abbildung 3: V1 - Parallele Beschickung der 5 Faulbehater mit Zugabe der Co-Substrate in den
Faulbehalter S1.3
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Abbildung 4: V2 - Kombinierter Reihenbetrieb (2 x 1. Stufe parallel, 2. und 3. Stufe in Reihe) mit
dem Ziel die spezifsiche Raumbelastung in der ersten Stufe durch den parallel Betrieb zu redu-

zieren. Die Zugabe der Co-Substrate erfolgt in den Faulbehalter S3

0.6 Qg5
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Abbildung 5: V3a - dreistufiger Reihenbetrieb. Die Zugabe der Co-Substrate erfolgt in den Faul-

behéalter R1, damit die Co-Substrate keinen Einflul3 auf die Versuchseinstellugnen haben

0,66 Qs8* Qco

0,66 Q5"
0 51— s2 > 53 o sS4 —»

0,33 Qgi5*
0,33 Q5"
—

*Aufteilung beispielhaft fir Phase 4a

Abbildung 6: V4a - zweistufiger Reihenbetrieb mit 20 Tagen Aufenthaltszeit bzw. vierstufiger
Reihenbetrieb mit 40 Tagen Aufenthaltszeit Die Hydraulische Aufenthaltszeit wurde zur Ermitt-

lung der Belastungsgrenze auf 8 d je Reaktor reduziert.
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3.2 Technische Erprobung auf dem GKW Kdln-Stammheim

3.2.1 Aufbau der grol3technischen Anlage

Das GrofR3klarwerk Kdln-Stammheim wurde Anfang der 90er Jahre fir eine Anschlusskapazitat
von 1,57 Mio. EW ausgebaut. Es wurde eine zweistufige Biologie nach dem AB-Verfahren re-
alisiert. Der Schlamm der A-Stufe ist nicht mit dem Primarschlamm aus der Vorklarung einer
konventionellen Klaranlage vergleichbar, da nach dem Sandfang direkt die erste biologische
Stufe (A-Stufe, Hochlastbelebung bzw. HLB) folgt. AnschlieRend gelangt das Abwasser-
Schlammgemisch in die Zwischenklarung. Der A-Stufen-Schlamm setzt sich am Boden ab,
wird mittels Bandraumer in die Trichter geschoben und wird Gber die Rucklaufschlammleitung
zur A-Stufe gefordert. Der Schlammabzug erfolgt aus der Ricklaufschlammleitung. Dieser
Schlamm ist sowohl der Primarschlamm als auch der Uberschussschlamm der ersten biologi-
schen Stufe. Er wird im Weiteren als A-Stufen-Schlamm bezeichnet. Der abgezogene
Schlamm wird zur statischen Eindickung auf die 6 Voreindicker gegeben. Der Uberschuss-
schlamm der zweiten biologischen Stufe (B-Stufe, Schwachlastbelebung bzw. SLB) lasst sich
schlecht statisch eindicken und wird daher maschinell mittels vier Bandeindickern eingedickt.

Die Abbildung 7 zeigt den verfahrenstechnischen Aufbau der Schlammbehandlung.

A-Stufen-Schlamm Uberschussschlamm B-Stufe Co-Substrate

| —

1
mn W a®e® __ |

4 Siebbander therm./chem.
Voreindicker (7.080 m?*) je 100 m*h Desintegration

| I

00000

5 Faulbehalter

Macheindicker

(2.460 m?)
Siloanlage 3 Zentrifugen : _ )

Prozesswasserbehandlung

Abbildung 7: Aufbau der Schlammbehandlung auf dem GKW K&ln-Stammheim
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Der eingedickte Uberschussschlamm der B-Stufe kann vor der Zugabe in die Faulbehalter
Uber die neue Desintegrationsanlage gefahren werden. In der Abbildung 8 wird das angewen-
dete Pondus-Verfahren (PONDUS Verfahrenstechnik GmbH, Teltow) dargestelt. Dabei wird
der B-Stufen-Schlamm im Batch-Betrieb auf ca. 60°C aufgewarmt und anschlieBend mit Nat-
ronlauge versetzt. Nach einer Aufenthaltszeit von ca. 2 Stunden in den Reaktionsbehaltern
erfolgt die Zugabe zusammen mit dem A-Stufen-Schlamm Uber die Faulbehalterumwalzung in

die Faulbehélter.
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Abbildung 8: Einbindung der Desintegration

Die Schlammstabilisierung auf dem GrofRRklarwerk Kdln-Stammheim besteht aus 5 Faulbehal-
tern mit einem Volumen von jeweils 11.000 m3. Die Faulbehalter sind aus Spannbeton mit

einer abgewandelten Ei-Form.

Die Durchmischung der Faulbehalter erfolgt mit einem Schraubenschaufler (Faulschlammmi-
scher). Der Schlammabzug erfolgt aus der Trichterspitze Uber eine Steigleitung mit Teleskop-

rohr in die Faulschlammtasche am Faulbehalterkopf.

Zur Schlammaufheizung dient ein Hauptwarmetauscher fur alle 5 Faulbehalter. Jeder Faulbe-
halter ist mit einer internen Umwalzung ausgestattet, die an den Hauptwarmetauscher ange-
bunden ist. Dem Umwaélzschlamm wird vor dem Hauptwarmetauscher der Primar-/Sekundar-
schlamm zugegeben. Die Aufheizung des Primé&r-/Sekundarschlammes und des Umwalz-
schlammes des jeweiligen Faulbehalters erfolgt somit nur wéhrend der Beschickung. Im

Quasi-Parallelbetrieb werden die Faulbehéalter nacheinander mit Primér-/Sekundérschlamm
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beschickt. So wechselt die Beschickung jede Stunde bzw. kann in der Dauer einzeln eingestellt

werden.

Kleine Umwalzung MNacheindicker
ba —o<[x] oo
]r
Vi i
a4
? Transferpumpe
Grofle Umwalzung vom HWT Grofie Umwalzung zum HWT

Anschluss an die
Beschickungsleitung des
nachgeschalteten Faulbehahers

Abbildung 9: Technische Umsetzung des Reihenbetriebes

Jeder Faulbehalter wurde zuséatzlich mit einem eigenen Warmetauscher ausgeristet. Dieser
dient bei Bedarf zur Aufheizung des Schlammes im Reihenbetrieb, da in der Reihenverschal-
tung nur beim ersten Faulbehélter die groRe Umwalzung mit der Rohschlammzugabe und
Schlammaufheizung aktiv ist. Der Schlamm der ersten Stufe wird ohne weitere Aufheizung
mittels Transferpumpen in die zweite und weiter in die dritte Stufe usw. gegeben. Da die Faul-
behalter alle auf gleicher Hohe gebaut wurden, besitzen die Faulbehalter 1 bis 4 jeweils eine

Transferpumpe, die den Faulschlamm im Reihenbetrieb von jeder Stufe in die nachste pumpt.

Durch den Transmissionswarmeverlust der Faulbehéalter kann sich der Schlamm in der zweiten
und dritten Stufe abkihlen. Der zusatzliche kleine Warmetauscher kann dann bei der kleinen
Umwalzung zugeschaltet werden. Fir die kleine Umwalzung wird auch die Pumpe der gro3en

Umwalzung verwendet (Abbildung 9).

Weiterhin wurde ein Mazerator in die kleine Umwalzung eingebaut (Abbildung 9). So kénnen
Uber den Mazerator noch Verzopfungen zerstort werden. Dies dient nur der Betriebssicherheit
der Faulbehélter und ist abhangig von der Beschaffenheit des Rohschlammes. Bei einem sehr

guten Rechengutrickhalt ist der Mazerator nicht erforderlich.
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Abbildung 10: Mazerator mit Transfer- und Umwalzpumpe

Die Co-Substrate werden im Tankzug angeliefert und dann tber die Annahmestation mit Stein-
fang, Mazerator und Pumpe mittels Warmetauscher auf ca. 40-45°C aufgewéarmt und zwi-

schengespeichert. Danach erfolgt die Beschickung eines ausgewahlten Faulbehalters.

Abbildung 11: Co-Substratannahme mit Steinfang, Mazeratoren und Pumpe

Der ausgefaulte Schlamm gelangt von den Faulbehéltern in die Nacheindicker. Die Nachein-
dicker werden nicht als klassische statische Eindicker mit Tribwasserabzug genutzt, da der
Faulschlamm eine Phasentrennung kaum zulasst. Die Eindicker dienen eher als Vorlagebe-
hélter fur die Schlammentwasserung. Daher sind die vier Nacheindicker jeweils mit einem
Ruhrwerk ausgestattet, wodurch eine gute Durchmischung des Faulschlammes erreicht wird.
So kann ein Absetzen des Faulschlammes verhindert werden und die Entwéasserungsmaschi-
nen (drei Zentrifugen) werden mit méglichst konstanten TR-Gehalten im Zulauf beschickt. Dies
ermdglicht einen optimalen Betrieb der Zentrifugen mit geringerem Polymerverbrauch und ho-

heren Entwasserungsgraden.
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Der entwasserte Schlamm wird in Silos gefordert und von dort auf die Sattelztige verladen.
Die Entsorgung erfolgt tber die Mitverbrennung in Braunkohlekraftwerken. Die Zentrate der
Schlammentwasserung werden in einer separaten Prozesswasserbehandlungsanlage mittels

Deammonifikation behandelt und anschlielBend dem Hauptstrom der Klaranlage zugefiihrt.

In Abbildung 12 ist der Gasweg des Grol3klarwerkes dargestellt. Das im Faulbehalter anfal-
lende Klargas wird in den Gasspeichern zwischengespeichert und dann dem Blockheizkraft-
werk zugefihrt. Das BHKW versorgt die Klaranlage mit bis zu 100% mit elektrischem Strom,
und bei der Warmeversorgung wird der Klaranlagenbedarf deutlich tberschritten. Daher wird
ein grofRer Anteil der Warme mittels einer Warmetauscherstation tber eine Fernwarmeleitung
an bis zu 1.700 Wohnungen und 100 Einfamilienh&user abgegeben.

A-Stufen Schlamm Uberschussschlamm B-Stufe

\ \

@ ©® @ @

= _ o]
4 Siebbander therm./chem.

Voreindicker (7.080 m?) e 100 me/h Desintegration
{ i

Co-Substrate

Faulgas

@@
Nacheindicker
(2.460 m?)

Prozesswasser-
\ X behandlungsanlage
: ..
Schlammverladung (Silos) 3 Zentrifugenﬁ

Abbildung 12: Faulgasschiene und Verwertung

5 Faulbehalter

3.2.2 Untersuchungsparameter fur die grof3technischen Untersuchungen

Zur Bilanzierung der Umsatz- und Abbauraten der anaeroben Schlammbehandlung wurden

nachfolgende Parameter fir die Dauer des Betrachtungszeitraumes erhoben:

a) Parameter zur Erfassung der Betriebszusténde der Faulbehélter: Temperatur, pH-Wert,
0TR, TR, GV, hydraulische Verweilzeit, Schlammvolumenstrome, Gasvolumenstréme,
CHs-Gehalt im Klargas

b) Parameter zur Erfassung der Betriebszustdnde der Schlammentwéasserungsanlage:
0TR, TR, GV, Schlammvolumenstrome, Polymerverbrauch

c) Zu analysierende chemische Parameter: CSB, NH4-N und Pges im Zulauf der Faulbehal-

ter und Ablauf der Faulbehélter

Die Bilanzierung der Stoffstrome erfolgte frachtbezogen und anhand spezifischer Kenngrol3en.
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Die Entwasserungsversuche wurden mittels der vorhandenen Zentrifugenanlage durchge-
fuhrt. Dabei wurde der zu entwassernde Faulschlamm des untersuchten Faulbehalters gezielt
in einen freien Nacheindicker gegeben. In der Regel wird der Betrieb von zwei der vier Nach-
eindicker angestrebt. Wahrend ein Nacheindicker geflillt wird, kann aus dem anderen der Faul-

schlamm abgezogen und zu den Zentrifugen geleitet werden.

Die zwei freien und leeren Nacheindicker wurden fir die Entwasserungsversuche genutzt. Der
zu untersuchende Faulbehalter gab zunéchst noch den Faulschlamm zu den aktiven Eindi-
ckern fir das Beflllen ab, bis der Faulschlamm das gesamte Rohrleitungsnetz gefullt hatte
und kein Schlamm aus den vorher abgezogenen Faulbehaltern mehr enthalten war. Dann er-
folgte der Abzug des Faulbehalters mit Fillung eines der leeren Nacheindicker. Nachfolgend
wurde der Entwasserungsversuch gestartet und der Nacheindicker entleert. Erst wenn die
Rohrleitung zur Zentrifuge mit dem zu untersuchenden Schlamm gefullt war und die Zentrifuge
schon ca. 1 Stunde mit dem Faulschlamm beschickt wurde, begann der eigentliche Entwéas-

serungsversuch.

Fir die Parameter Polymehrverbrauch und Drehmomenteinstellung der Zentrifuge wurden die
optimalen Einstellungen gefunden und moglichst konstant gehalten. Wurde die richtige Ein-
stellung gefunden, so kénnen frilhestens nach einer halben Stunde die Proben fir den Ent-
wasserungsversuch genommen werden. Dabei werden der TS-Gehalt im Zulauf zur Zentrifuge
und im Zentratwasser sowie der TR-Gehalt des entwasserten Faulschlammes analysiert. Da-
mit sichergestellt werden kann, dass keine Vermischung der Schlamme erfolgt, ist diese zuvor
beschriebene zeitintensive Vorbereitung erforderlich. So kénnen fir einen Faulbehélter in der
Regel maximal 3-4 Versuche am Tag gefahren werden, wenn noch danach ein zweiter Faul-

behélter untersucht werden soll.

Damit die Entwasserungsversuche vergleichbar sind, wurde in der Regel an einem Tag der
Referenzfaulbehalter und der Vergleichsfaulbehélter aus der Reihenverschaltung untersucht.
Ansonsten erfolgte der Entwasserungsversuch der beiden Faulbehélter an zwei aufeinander-

folgenden Tagen.
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3.2.3 Versuchsphase 1: Parallelbetrieb

Wie in der Abbildung 13 dargestellt, wurden in der Versuchsphase 1 vom 01.01.2017 bis zum
18.07.2017 die 5 Faulbehalter parallel betrieben. Dabei wurden die Co-Substrate nur dem
Faulbehalter 3 zugefihrt.

0,2 Qe 0,2 Qs 0,2 Qs 0,2 Qe 0,2 Qrs
S1.1 S1.2 S1.3 S1.4 S1.5

l | l l |

Abbildung 13: V1 - Beschickung der Reaktoren bei Parallelbetrieb

Die Beschickung der Faulbehélter erfolgte mit einem mittleren TR-Gehalt von 4,76 %. Nach
einer Aufenthaltszeit von 30 bis 33 Tagen wurden im Ablauf der Faulbehélter ein mittlerer TR-
Gehalt von 2,48 bis 2,79 % und ein mittlerer oTR-Gehalt von 1,53 bis 1,69 % erzielt. In der
Abbildung 20 ist der zeitliche Verlauf des TR-Gehaltes dargestellt. Der TR-Frachtabbau lag in
dieser Phase zwischen 45,1 und 48,9 % und der oTR-Frachtabbau zwischen 52,6 und 58,8 %.

Aufféllig ist dabei, dass in den Faulbehéltern S1.4 und S1.5 auch eine Reduzierung des anor-
ganischen TR (Gluhruckstand, GR) zu verzeichnen ist (Abbildung 14). Eine mogliche Erkla-
rung hierfur kdnnte in einer Verschiebung des Kalk-Kohlenséure-Gleichgewichtes mit einem
Rucklésen anorganischer Schlammbestandteile bestehen.

6,0

5,0

4,0 236

Zulauf FB S1.1 S1.2 S$1.3+Co S14
EoTR mGR mAbbau

Abbildung 14: V1 — Anteile am TR-Abbau
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Der mittlere oTR-Frachtabbaugrad von 56,6 % liegt tber dem Vergleichswert von 48 % aus
Tabelle 10 des DWA-M 368 (DWA 2014). Auch der mittlere Gasertrag von 545 Ly/kg 0TRz,
Ubertrifft den Vergleichswert von 440 Ly/kg 0TRz,. Dies ist damit begriindet, dass die Aufent-
haltszeit in der Faulung mit 30 Tagen deutlich hdher ist und die biologische Abwasserreinigung
mittels A-B-Verfahren einen weiteren Einfluss hat. Der Anteil der oTR-Fracht zur Faulung be-
trug fiir den Priméar-/Uberschussschlamm aus der A-Stufe in dieser Versuchsphase 60%. Au-
Rerdem wirkte sich in der B-Stufe das geringe Schlammalter aus. Der spezifische Gasertrag
erhdht sich durch die Zugabe der Co-Substrate um 20 %.

Die organischen S&uren lagen bei allen Faulbehalter in einem unauffalligen Bereich und er-
reichten im Faulbehélter 3 mit der Zugabe der Co-Substrate den hdchsten Mittelwert von
302 mg/L. Zur Bestimmung der Abbaugrade wurden die Konzentrationen und die Frachten

des Rohschlammes und des ausgefaulten Schlammes der Faulbehalter herangezogen.

Abbildung 19 zeigt die CSB-Bilanz fur jeden Faulbehalter. Die CSB-Zulauffracht ist der CSB-
Ablauffracht und dem CSB aquivalent der Gasproduktion gegenubergestellt. Fir die Berech-
nung wurde ein mittlerer CH-Gehalt von 59 % Uber dem gesamten Versuchszeitraum ange-
setzt. Die Umrechnung von CH4 zu CSB erfolgte tGber die Molgewichte. Hiermit ergibt sich 1 g
CSB aus 0,35 Nm?3 Gas mit 100 % CHas-Anteil. Fir die zugefiihrten Co-Substrate wurden die
Co-Substratmengen und eine mittlere CSB-Konzentration von 70 kg/m? bertcksichtigt. Die
Abweichung in der CSB-Bilanz liegt Uber alle Faulbehélter bei 9 %. Unter Beriicksichtigung
der relativ geringen Anzahl von 29 CSB-Messungen kann von einer guten Qualitat der Gas-

messungen ausgegangen werden.

50
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Abbildung 15: V1 - Aufenthaltszeit im Faulbehalter
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Abbildung 18: V1 - Organische Sauren im Faulbehélter
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Abbildung 20: V1 - TR Zulauf und Ablauf Faulbehalter

In der Literatur wird oft darauf hingewiesen, dass eine verstarkte Co-Substratzugabe sich ne-
gativ auf die Entwasserungsleistung auswirkt. Die Co-Substratzugabe betrug in 2017 ca.
9.568 t und entsprach einem Anteil von ca. 1,5 Massenprozent der gesamten zugefuhrten
Rohschlammmenge. Da die Co-Substrate nur in einen Faulbehdlter zugefuhrt wurden, ent-
sprach der Anteil fur diesen Behdlter 7,5 %. In einem Entwasserungsversuch am 01.06.2017
wurde der Einfluss der Co-Substrate Uberpriift. Die Ergebnisse aus Abbildung 21 zeigen, dass
bei der zugefuhrten Menge an Co-Substraten von 7,5 % noch keine Verschlechterung der Ent-
wasserungsleistung festgestellt werden konnte. Bei gleichen Einstellungen der Zentrifuge
(Drehmoment 57 %, gleiche Polymermenge) war der Entwasserungsgrad nahezu gleich. Die
Ergebnisse konnten bei weiteren Entwasserungsversuchen bestatigt werden.
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Abbildung 21: V1 - Entwasserungsversuch am 01.06.2017: Vergleich Mischschlamm aus S1.1,

S1.2, S1.4, S1.5 ohne Co-Substrate und S1.3 mit Co-Substraten

Eine ausflhrliche Auswertung der Desintegration mittels Pondus-Verfahren war aufgrund be-

trieblicher Probleme mit den Warmetauschern und der Natronlaugedosierpumpe nicht mog-

lich. Der Betrieb der Desintegrationsanlage musste immer wieder eingestellt werden. Bei ei-

nem Entwéasserungsversuch am 14.06.2017 konnte eine Verbesserung des Entwasserungs-

grades um maximal 1-Prozentpunkt TR erzielt werden (Abbildung 22). Da hier nur eine Mes-

sung vorliegt, kann eine gesicherte Aussage nicht vorgenommen werden. In Laboruntersu-

chungen konnte eine deutliche Verbesserung der Entwasserungsleistung durch das Pondus-

Verfahren nachgewiesen werden.

28
27.3

26.3

Mischschlamm S1.2- S1.1 mit Des,
S1.5, Drehmoment 58% Drehmoment 58%

Abbildung 22: V1 - Entwasserungsversuch 14.06.2017
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3.2.4 Versuchsphase 2a: kombinierter Reihenbetrieb mit Desintegration

In der Versuchsphase 2a wurde ein dreistufiger Reihenbetrieb untersucht. Dabei wurde die
erste Stufe mit den Faulbehalter S1.1 und S1.2 parallel betrieben und danach folgten die 2.
und 3. Stufe (Abbildung 23). Durch die parallele erste Stufe sollte verhindert werden, dass die
erste Stufe Uberlastet wird und es zum Sch&umen des Faulbehélters kommt bzw. die organi-
schen Sauren ansteigen. Wahrend der Versuchsphase wurde zusatzlich der Uberschuss-
schlamm der zweiten biologischen Stufe mittels Desintegration behandelt und danach der Fau-

lung zugefihrt.
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0 2*QS,E\ des
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Abbildung 23: V2a - Kombinierter Reihenbetrieb (2 x 1. Stufe parallel, 2. und 3. Stufe in Reihe)

Die erste parallele Stufe wurde mit einer Aufenthaltszeit von 17 bzw. 18 Tagen betrieben. In
der 2. und 3. Stufe betrug die Aufenthaltszeit jeweils 8,5 Tage. Daraus resultierte eine gesamte
Aufenthaltszeit von 35 Tagen fir die dreistufige Reihe. Fiir den einstufigen Referenzfaulbehél-

ter ergab sich eine Aufenthaltszeit von 30 Tagen (Abbildung 25).
Aus Abbildung 26 und Abbildung 30 ist ersichtlich, dass sich im Ablauf der letzten Stufe S3

der Reihenverschaltung sich gegentiber des Referenzfaulbehélters ein deutlich geringerer TR-
Gehalt einstellt hat. Die Faulbehalter wurden mit einem mittleren TR von 4,69 % und einem
0TR von 3,58 % im Rohschlamm beschickt. Im Mittel betrug der TR-Gehalt in der dritten Stufe
nur 2,39 % und im Referenzbehélter 2,69 %. Der 0TR-Gehalt betrug im Reihenbetrieb nur
noch 1,38 % statt 1,60 % in der Referenz. In der frachtbezogenen Auswertung ergab sich eine
Steigerung von 14,4 % fur den TR-Frachtabbau und von 10,2 % fir den oTR-Frachtabbau.

Wie auch bereits im Parallelbetrieb der Phase V1 festgestellt, ist ein Abbau des anorganischen

TR, insbesondere in der dritten Stufe, zu verzeichnen (siehe Abbildung 24).
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Abbildung 24: V2a — Anteile am TR-Abbau

Der bessere Abbau zeigte sich auch in den CSB-Konzentrationen. Wahrend die Reihenver-
schaltung eine Konzentration im Mittel von 20.815 mg/L CSB aufwies, konnte im einstufigen
Betreib nur eine Konzentration von 23.500 mg/L CSB erreicht werden. Die Reihenverschaltung
erzielte einen verbesserten CSB-Frachtabbau von 13,4 %. Dies entspricht einer Reduzierung
der CSB-Fracht von 6.853 kg CSB/d

In Abbildung 27 ist der spezifische Gasertrag der Reihenverschaltung dem Referenzreaktor
gegenubergestellt. Hierbei wurden fir die Berechnung des spezifischen Gasertrags die oTR-
Zulauffracht zur ersten Stufe und die gesamte Gasproduktion der Reihe beriicksichtigt. In der
ersten Stufe wird mit 520 Ln/kg 0TRzu 84 % der gesamten Gasproduktion erzeugt. Der mittlere
spezifische Gasertrag fiir die dreistufige Reihe (S 3) lag mit 617 Ln/kg 0 TRz, um 6 % Uber dem
Referenzwert von 582 Ln/kg 0TR.,. Dabei ist zu berticksichtigen, dass in der dritten Stufe auch
die Co-Substrate zugefuhrt wurden und die gesamte Gasmenge der Reihenverschaltung ein-
schlieBBlich dem Anteil aus den Co-Substraten nur auf die zugefihrte oTR-Fracht aus dem
Rohschlamm bezogen wurde. Unter Berlicksichtigung der Ergebnisse aus der Phase 1 liegt

die Verbesserung des Gasertrags nur in einer Héhe von 1-3 %.

Wie in Abbildung 28 ersichtlich, liegen die organischen Sauren in einem Ublichen Bereich zwi-
schen 200 und 400 mg/L. Aufgrund der weiterhin sehr hohen Aufenthaltszeit in der ersten
Stufe von 17 d kommt es nur zu einem leichten Anstieg der organischen Sauren im Vergleich

zum Referenzreaktor.

Die CSB-Bilanz in Abbildung 36 zeigt den hohen CSB-Abbau in den beiden parallel betriebe-
nen Stufen S 1.1 und S 1.2 und nur einen geringen Abbau in den Stufen S 2 und S 3. Die CSB-
Bilanz weist insbesondere in der 1. Stufe eine starke Abweichung auf. Dies kann zum einen

auf die hohere Gasmenge und hiermit verbundenen Problemen bei der Gasmengenmessung
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oder auf einen geringeren CHas-Gehalt bei den héher belasteten Stufen zurtickgefiihrt werden.

Aber auch der Referenzreaktor weist fur diesen Zeitraum eine héhere Abweichung auf.
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Abbildung 25: V2a - Aufenthaltszeit im Faulbehélter
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Abbildung 27: V2a - spezifischer Gasertrag je oTR zugefuhrt als Summe

Uber die gesamte Reihe
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Abbildung 30: V2a - TR Zulauf und Ablauf Faulbehalter
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3.2.5 Versuchsphase 2b: kombinierter Reihenbetrieb ohne Desintegration

Versuchsphase 2b (Abbildung 31) entspricht von der Verschaltung der Faulbehélter der Phase
2a, jedoch kam in dieser Phase die Desintegration aufgrund von Betriebsstérungen nicht zum
Einsatz.
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Abbildung 31: V2b - Kombinierter Reihenbetrieb (2x 1. Stufe parallel, 2. und 3. Stufe in Reihe

ohne Desintegration)

Die Gesamtaufenthaltszeit in der Reihe betrug durchschnittlich 26,6 Tage. Dabei waren es in
der ersten Stufe 13,1 bzw. 13,8 Tage sowie in der 2. Stufe und 3. Stufe jeweils 6,6 Tage. Im
Vergleich dazu ergab sich im Referenzfaulbehalter eine Aufenthaltszeit von 25,2 Tage. Die
Faulbehéalter wurden mit einem mittleren TR-Gehalt von 4,26 % und einem oTR-Gehalt von
3,22 % beschickt.

Die Auswertung der in Abbildung 33 und Abbildung 37 dargestellten TR-Gehalte bestatigt die
bessere Abbauleistung der Reihenverschaltung. Die TR-Gehalte der Reihenverschaltung
konnten um 9 % und die oTR-Gehalte um 11,5 % reduziert werden. Dabei konnte der TR-
Frachtabbau um 16,6 % und der oTR-Frachtabbau um 12 % verbessert werden.

Abbildung 34 zeigt den spezifischen Gasertrag je 0TR. Dieser erhdhte sich in der Reihenver-
schaltung um 6 % gegeniiber dem Referenzfaulbehalter. Die CSB-Konzentrationen lagen im
letzten Faulbehalter der Reihe um 8 % niedriger als im Referenzbehélter.

Die organischen Sauren als auch die CSB-Bilanz zeigen vergleichbare Ergebnisse zu Phase
2a.

Die Phase 2a mit Desintegration weist im Vergleich zur Phase 2b eine um 9 % hdhere spezi-
fische Gasproduktion auf. Die hdohere spezifische Gasproduktion in der Phase 2a kann jedoch

auch auf die hohere hydraulische Aufenthaltszeit von 35 d zuriickgefiihrt werden.
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n Abbildung 38 und Abbildung 40 sind beispielhaft fir die Versuchsphase 2 Ergebnisse der
Entwasserungsversuche fir den Faulschlamm vom Referenzreaktor und der dreistufigen

Reihe gegenibergestellt.

Die Entwéasserungsversuche vom 19.4.2018 (Abbildung 38) zeigen, dass bei gleicher Zentri-
fugeneinstellung der Faulschlamm aus dem Referenzfaulbehdlter nur kurzzeitig mit diesen
Einstellungen entwassert werden kann, da die Zentratqualitét, wie in Abbildung 39 dargestellt,
sich deutlich verschlechtert. Fiir einen stabilen Betrieb musste das Drehmoment der Zentrifuge
reduziert werden. Dadurch reduzierte sich der Entwasserungsgrad um bis 2%-Punkte TR von
29% auf 27% TR. Man konnte die Entwasserungsleistung fiir den Faulschlamm des Referenz-
behalters etwas verbessern, in dem der Polymerverbrauch von 8,5 kg WS/t TR auf 9,5 kg WS/t
TR erhoht wurde. Der Abscheidegrad (Abbildung 39, rechter Imhoff-Trichter) konnte zwar ver-

bessert werden, jedoch erreichte er nicht die gute Abscheideleistung aus dem Reihenbetrieb.

30
29 28.4
28
'O\F‘
> 27
—
26
25
24
S3+Co S3+Co S3+Co R1
8,5 kgWS/tTR 8,5 kg WSHTR 8,5 kgWS/tTR 8,5 kgWS/tTR 8,5 kgWS/tTR 9,5 kgWS/tTR
DM 65% DM 65% DM 65% DM 65% DM 65% DM 65%

Abbildung 38: V2b - Entwasserungsversuch 19.04.2018

Abbildung 39: V2b - Zentratqualitat des Entwasserungsversuches am 19.04.2018
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Auch die Ergebnisse des Entwéasserungsversuches vom 25.04.2018 (Abbildung 40) bestéati-
gen die vorherige Aussage. Zunachst konnte fiir den Referenzbehdlter noch gute Entwéasse-
rungsleistungen erzielt werden. Nur lie3 sich diese Einstellung mit dem hohen Drehmoment
nicht dauerhaft betreiben, da sich die Zentratqualitéat verschlechterte und das Drehmoment bis
auf 59 % verringert werden musste. Der Entwasserungsgrad reduzierte sich um 1-Prozent-
punkt auf 27 % TR.
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Abbildung 40: V2b - Entwasserungsversuche am 25.04.2018
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3.2.6 Versuchsphase 3a: 3 stufiger Reihenbetrieb mit teilweiser Desintegration

Fur die Versuchsphase 3a (Abbildung 41) wurde die Verschaltung der Phase 2 modifiziert. Die
erste Stufe wird nun nicht mehr mit zwei parallelen Faulbehéaltern betrieben, sondern nur mit
einem Faulbehalter. Vorteilhaft ist bei dieser Verschaltung, dass die Co-Substrate nun nicht
mehr der Reihe zugefiihrt werden, sondern ein eigener Faulbehélter zu Verfligung steht. So
kann der einstufige Betrieb ohne die Zugabe von Co-Substraten mit dem Reihenbetrieb ver-
glichen werden. Zusétzlich kann die Zugabe der Co-Substrate im einstufigen Betrieb bewertet
werden. In der Phase 3a konnte die Desintegration teilweise betrieben werden. Undichtigkei-
ten an der Dosierpumpe fir die Natronlauge zwangen immer wieder zum Abschalten der
Pumpe. In dieser Zeit erfolgte keine Natronlaugendosierung, sondern nur eine Aufheizung des

Uberschussschlammes.
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Abbildung 41: V3a - dreistufiger Reihenbetrieb mit Desintegration

Die beiden Referenzfaulbehdlter sowie der dreistufige Reihenbetrieb erreichten eine vergleich-
bare mittlere Aufenthaltszeit von 29,1 bzw. 29,4 und fir die Reihe von 31,5 d. Die erste Stufe
der Reihenverschaltung konnte bei einer Aufenthaltszeit von 10,5 d stabil betrieben werden.
Die héhere Raumbelastung filhrte zu keiner Uberlastung des Faulbehéalters. Dies belegen

auch die Messungen der organischen Sauren in Abbildung 45.

Die nachfolgenden Abbildungen zeigen deutlich den Vorteil der dreistufigen Reihe im Ver-
gleich zur einstufigen Referenz. Der TR-Gehalt im Ablauf der dritten Stufe reduzierte sich im
Mittel um 12,8 % und der oTR-Gehalt um 16,7 %. Der TR-Frachtabbau konnte um 21,9 % und
der oTR-Frachtabbau um 21,6 % gesteigert werden. Dies korrespondiert mit dem hoheren
CSB-Abbau von 28 %. Die Steigerung des Gasertrages erreichte nicht so hohe Werte wie der

Frachtabbau oder CSB-Abbau. Es konnte eine Erh6hung um 6,3 % verzeichnet werden.

Der Anteil der Co-Substrate, die nur in den zweiten Referenzfaulbehalter zugegeben wurden,

betrug zwischen 7,1 bis 10,5 % der Rohschlammmenge fiir diesen Faulbehélter. Im Vergleich
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zum Referenzbehalter ohne Co-Substrate erhohte sich die spezifische Gasproduktion um

20 %.

Die CSB-Bilanz in Abbildung 46 weist hohe Umsatzraten in der hochbelasteten ersten Stufe
auf und nur einen geringen Abbau in den Stufen S 2 und S 3. Bezogen auf den spezifischen
Gasertrag erfolgt 84 % des Gesamtumsatzes der Reihe im ersten Reaktor. Auch in der Ver-

suchsphase 3 weist die CSB-Bilanz in der 1. Stufe eine stérke Abweichung auf.
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Abbildung 43: V3a - TR im Ablauf Faulbehélter
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Abbildung 44: V3a - spezifischer Gasertrag je oTR zugefiihrt als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 47: V3a - TR Zulauf und Ablauf Faulbehélter

Die Entwasserungsversuche weisen auch fur die Versuchsphase 3 fur den Reihenbetrieb

leicht bessere Ergebnisse auf (Abbildung 48).
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3.2.7 Versuchsphase 3b: 3-stufiger Reihenbetrieb ohne Desintegration

Die Versuchsphase 3b (Abbildung 49) entspricht von der Verschaltung der Phase 3a. Mit Be-
ginn der Phase 3b wurde die Desintegration komplett au3er Betrieb genommen. Im April 2019
kam es zu einem Schaden an der Seilabspannung des Mischerrohres in Faulbehélter 5. Faul-
behalter 5 entspricht dem parallelbetriebenen Referenzbehélter mit der Co-Substratzugabe.
Da die Beschickungsleitung der Co-Substrate fir den Faulbehdlter der dritten Stufe verstopft
war, mussten die Co-Substrate in die zweite Stufe der Reihenverschaltung gepumpt werden.
In der Auswertung der Versuchsphase 3b wurden die Werte aus dem Monat April aus den

zuvor genannten Griinden nicht berlcksichtigt.
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Abbildung 49: V3b - dreistufiger Reihenbetrieb ohne Desintegration

Wie in Phase 3a ergaben sich auch in Phase 3b vergleichbare Aufenthaltszeiten fur die beiden
Referenzfaulbehalter von 28,4 bis 29,5 Tagen und fiir die dreistufige Reihenverschaltung von
30 Tagen.

Die dritte Stufe verzeichnete eine Steigerung des TR-Frachtabbaus von 22,7 % und des 0TR-
Frachtabbaus von 14,9 % im Vergleich zur Referenz R1. Auf3erdem lag der CSB-Frachtabbau
in der Reihenverschaltung um 12,2 % hoher. Der Gasertrag konnte um 3,7 % gesteigert wer-
den.

Die erste Stufe zeigte mit bis zu 387 mg/L die hdchsten Werte der organischen Sauren. Die
Konzentrationen an organischen Sauren insgesamt liegen mit 200-400 mg/L in einem Ublichen

Bereich und weisen auf einen stabilen Betrieb der Faulung hin.
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Abbildung 52: V3b - spezifischer Gasertrag je oTR zugefiihrt als Summe der gesamten Reihe
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Die Entwasserungsversuche am 10. und 11.10.2018 (Abbildung 56) belegen, dass sich der
ausgefaulte Schlamm aus der dritten Stufe der Reihenverschaltung deutlich besser entwas-
sern lasst als der Schlamm aus dem einstufigen Referenzbehalter. Der Entwasserungsgrad

kann um bis zu 2 %-Punkte gesteigert werden.
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Abbildung 56: V3b - Entwasserungsversuch am 10.10.2018 und 11.10.2018

Am 14. und 15.11.2018 (Abbildung 57) wurde ein weiterer Entwasserungsversuch durchge-
fuhrt. Es wurde versucht, den Schlamm des Referenzfaulbehélters mit den gleichen Zentrifu-
geneinstellungen zu entwéssern. Da sich das Zentrat verschlechterte, wurde zunachst nicht
das Drehmoment der Schnecke reduziert, sondern es wurde die Polymerzugabe um
1 kg WS/t TR erhéht. Abbildung 57 zeigt, dass vergleichbare Entwéasserungsleistungen erzielt
wurden, doch musste durch die weiterhin schlechte Zentratqualitat nun auch das Schnecken-
drehmoment verringert werden. Dies fiihrte auch zu einer Reduzierung des TR-Gehaltes im
Austrag der Zentrifuge. Der Polymerverbrauch konnte kaum gesenkt werden.
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Abbildung 57: V3b - Entwasserungsversuch am 14.11.2018 und 15.11.2018

In Abbildung 58 wurde auch das Entwéasserungsvermogen der zweiten und der dritten Stufe

verglichen. Es kann festgestellt werden, dass sich der Faulschlamm der dritten Stufe besser
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entwassern lasst und die TR-Gehalte um bis zu 2 %-Punkte hoher liegen. Die Austragsschne-

cke der Zentrifuge kann mit einem deutlich héheren Drehmoment gefahren werden und der

Polymerverbrauch ist knapp 1 kg WS/t TR niedriger. Dabei ist sicherlich zu berlcksichtigen,

dass die dritte Stufe eine langere Faulzeit von 10 Tagen aufweist.
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Abbildung 58: V3b - Entwasserungsversuch am 05.12.2018 und 06.12.2018
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3.2.8 Versuchsphase 4a: 2-stufiger / 4-stufiger Reihenbetrieb

Viele Schlammfaulungsanlagen besitzen nur zwei Faulbehélter und werden mit einer Aufent-
haltszeit von 20 Tagen betrieben. Daher wurde in der Versuchsphase 4a (Abbildung 59) die
Versuchsanordnung so gewabhlt, dass fiir den Referenzbehdlter im Parallelbetrieb und fir den
zweistufigen Reihenbetrieb sich eine Gesamtaufenthaltszeit von ca. 20 Tagen ergibt. In den
vorherigen Phasen 2 und 3 konnte gezeigt werden, dass die dreistufige Verschaltung deutliche
Vorteile gegeniber dem einstufigen Betrieb der Faulbehélter bietet. Mit der Phase 4 sollen

Erkenntnisse zum Potenzial der zweistufigen Betriebsweise ermittelt werden.

Erganzt wurde die zweistufige Reihe noch um zwei weitere Faulbehélter und es resultiert eine
vierstufige Reihe mit der Besonderheit einer hohen Aufenthaltszeit von ca. 40 Tagen fur die
gesamte Reihe S1-S4. Die Zugabe der Co-Substrate erfolgte in der 4. Stufe.
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Abbildung 59: V4a - zweistufiger Reihenbetrieb mit 20 Tagen Aufenthaltszeit bzw. vierstufiger
Reihenbetrieb mit 40 Tagen Aufenthaltszeit

Der Referenzfaulbehélter R1 und die Reihenverschaltung S1-S2 erreichten in dieser Ver-

suchsreihe nahezu gleiche Faulzeiten von 21 bzw. 22 Tage.

Ein Unterschied in den TR-Gehalten des Referenzbehalters zur zweiten Stufe lie3 sich nicht
feststellen. Abbildung 61 zeigt, dass die TR-Gehalte in der ersten und zweiten Stufe vergleich-
bar sind. Der oTR-Abbau betrug im Referenzbehélter 50 % und in der zweiten Stufe 51 %.
Dies bestatigte auch die Auswertung des Gasertrages in Abbildung 62. Im Mittel lag der Gas-
ertrag bei 570 bzw. 571 Ln/kg 0TR..

Im Vergleich zu den anderen Versuchsphasen ist der oTR-Abbau in der Versuchsphase 4a
zwischen der ersten und zweiten Stufe bei vergleichbaren hydraulischen Aufenthaltszeiten mit
2,6 Prozentpunkte oTR sehr gering (Abbildung 225). In den anderen Versuchsphasen erfolgt
eine Erhdhung des oTR-Abbaus zwischen der 1. und der 2 Stufe zwischen 4,1 und 9,3 Pro-
zentpunkte oTR. Es ist daher auch fir die zweistufige Reihe von einem hdheren Abbaupoten-

tial auszugehen.
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Die dritte Stufe verzeichnete im Vergleich zur Referenz eine Verbesserung im TR-Frachtabbau
von 41,8 % und im oTR-Frachtabbau von 25,4 % sowie im CSB-Abbau von 26,6 %. Auffallig
ist der sehr hohe Unterschied im TR- und CSB-Frachtabbau. Ein Grund ist die héhere hydrau-
lische Aufenthaltszeit von 30 d fur die dreistufige Reihe im Vergleich zu 20 d fur den Parallel-
betrieb. Dies bestatigt der Vergleich des TR-Frachtabbaus der Referenzreaktoren in den Ver-
suchsphasen 2, 3 und 4b bei einer hydraulischen Aufenthaltszeit von im Mittel 30 d mit dem
Referenzreaktor in der Versuchsphase 4a mit 20 d. In der Versuchsphase 2, 3 und 4b lag der
TR- Frachtabbau im Mittel bei 43,3 %. Im Versuchszeitraum 4a lag dieser TR-Frachtabbau nur
bei 37,5% und somit insgesamt um 13,4 % unter dem Mittelwert. Die TR-Konzentration im
Ablauf der 4. Stufe steigt im Vergleich zur 3. Stufe an. Dies ist auf die Zugabe der Co-Substrate
und einen eventuell unvollstdndigen Abbau bzw. Kurzschlussstromungen bei der geringen

hydraulischen Aufenthaltszeit von 10 d zurtickzufiihren.

Die CSB-Bilanz weist hohe Umsatzraten in der hochbelasteten ersten Stufe auf und nur einen
geringen Abbau in den Stufen S 2, S 3 und S 4. Bezogen auf den spezifischen Gasertrag er-
folgt 74 % des Gesamtumsatzes der Reihe im ersten Reaktor. In der Versuchsphase 4a weist

die CSB-Bilanz insbesondere in der 3. und 4. Stufe eine starke Abweichung auf.
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Abbildung 62: V4a - spezifischer Gasertrag je TR zugefuhrt
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Die vorab dargestellten Abbildungen der Versuchsphase 4a zeigen, dass die zweistufige Ver-
schaltung bei einer Gesamtaufenthaltszeit von 20 Tagen hinsichtlich der Abbauleistung und
des Gasertrages keine grof3en Vorteile zum Referenzfaulbehalter aufweist. Im Entwéasse-
rungsversuch am 12.09./18.09.2019 und 19.09.2019 (Abbildung 66) konnte jedoch eine bes-
serer Entwasserungsgrad von tber 1-Prozentpunkt TR der zweiten Stufe im Vergleich zur Re-

ferenz festgestellt werden.

Die dritte Stufe, die eine um 10 Tage langere Aufenthaltszeit aufweist, erzielt deutlich bessere
Entwasserungsgrade als die Referenz und die zweite Stufe. Im Vergleich zur Referenz steigert
sich der Austrag um bis zu 3-Prozentpunkte TR und zur zweiten um bis zu 2-Prozentpunkte
TR.

30

29

28

28.2
275
27 26.6
26.1
26
24.8 25.0 25.0

25

24.2
23 A T T T T T T T - -

R1 R1 R1 S2 S2 S2 S3 S3 S3 S3

6,4 6,4 6,4 6,2 6,2 6,6 6,3 6,5 6,5 6,6
kgWSHTR kgWS/HTR kgWS/HTR kgWSHTR KgWSHTR kgWSHTR kgWSHTR kgWSHTR kgWSHATR kgWS/HTR
DM 52% DM 51% DM50% DM54% DM 51% DM 50% DM 64% DM 62% DM 62% DM 67%

TR [%]

Abbildung 66: V4a - Entwasserungsversuch 12.09./18.09./19.09.2019



Untersuchung des technischen Verfahrensansatzes Seite 44

3.2.9 Versuchsphase 4b: 2-stufiger / 4-stufiger Reihenbetrieb

Die Versuchsphase 4b (Abbildung 67) diente zur Ermittlung der betrieblichen Grenzen fur die
Belastung der ersten Stufe. Der Referenzreaktor R1 hat bei diesem Lastfall eine hohere Faul-
zeit als die in Reihe betriebenen Reaktoren. Ein direkter Vergleich der Abbauleistung ist fur
diesen Zeitraum nicht méglich. Dabei haben die vorherigen Versuchsphasen 2-4a bereits Auf-
schluss dartiber gegeben, wie sich die Aufenthaltszeit auf die erste Stufe der Reihenverschal-
tung auswirkt. Bei einer Aufenthaltszeit von ca. 10 Tagen in der ersten Stufe konnte eine Uber-
lastung noch nicht festgestellt werden. In der Phase 4b wurde die Aufenthaltszeit in der ersten
Stufe auf bis zu 6 Tagen reduziert. Im Mittel betrug die Aufenthaltszeit 8 Tage. Betrieblich
zeigten sich die ersten Effekte der geringen Aufenthaltszeit im ersten Reaktor darin, dass die
organischen Sauren in der ersten Stufe im Mittel auf 434 mg/L anstiegen (Abbildung 71). In
den vorherigen Phasen betrugen die organischen Sauren in der ersten Stufe im Vergleich nur
225 his 332 mg/L im Mittel.

AulRerdem konnte beobachtet werden, dass bei einem Abschalten des Faulschlammmischers
ein Schaumen des Reaktors begann. Bei Betrieb des Faulschlammmischers konnte ein
Sch&umen durch die Forderung von oben nach unten vermieden werden. Wahrend der ge-
samten Versuchsphase 4b erfolgte kein Uberschaumen des Faulbehélters. Mit einer Aufent-

haltszeit von 8 Tagen oder gréf3er ist ein sicherer Betrieb der ersten Stufe mdglich.
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Abbildung 67: V4b - zweistufiger Reihenbetrieb mit 16 Tagen Aufenthaltszeit bzw. vierstufiger
Reihenbetrieb mit 32 Tagen

Abbildung 69 zeigt die TR-Gehalte im Ablauf der Faulbehalter. Auch hier ist zu erkennen, dass
die kurze Aufenthaltszeit der ersten und zweiten Stufe sich negativ auf den TR-Abbau aus-
wirkt. Erst ab der dritten Stufe ergab sich ein héherer TR-Abbau im Vergleich zum einstufigen
Referenzbehélter. Der Referenzbehalter wurde mit einer Aufenthaltszeit von 35 Tagen betrie-
ben. Die gesamte vierstufige Reihe erreichte eine mittlere Gesamtaufenthaltszeit von 30 Ta-
gen. Der TR-Frachtabbau in der dritten Stufe verbesserte sich um 14,8 % und der oTR-Frach-
tabbau um 13,5 % gegeniiber dem Referenzfaulbehalter, obwohl die Aufenthaltszeit mit 22,5

Tagen deutlich unter den 35 Tage der Referenz lag. Eine weitere Steigerung konnte durch die
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vierte Stufe erreicht werden. Es erfolgte eine Verbesserung von 17,7 % bzw. 16,7 % fir den

TR- und oTR-Frachtabbaugrad trotz einer um 5 Tage geringeren Faulzeit.

Der spezifische Gasertrag fur die dreistufige Reihe liegt aufgrund der geringeren hydraulischen
Aufenthaltszeit von 23 d um 5 % niedriger. Die vierstufige Reihe liegt aufgrund der Zugabe der
Co-Substrate um 8 % hoher. Ohne Berlicksichtigung der Gasproduktion der Co-Substrate

wirde sich eine Steigerung um ca. 3 % ergeben.
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Abbildung 70: V4b - spezifischer Gasertrag je oTR zugefihrt als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 71: V4b - Organische Sauren im Faulbehélter
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Abbildung 72: V4b - CSB-Bilanz
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Abbildung 73: V4b - TR Zulauf und Ablauf Faulbehélter
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In Abbildung 74 und Abbildung 75 sind die Ergebnisse der Entwasserungsversuche darge-

stellt. Die kurze Faulzeit in der zweiten Stufe zeigt auch Auswirkungen auf die Entwasserungs-

leistung. So erreicht die zweite Stufe nur die Entwasserungsleistung des Referenzfaulbehal-

ters. Fur die dritte Stufe konnte eine Steigerung des Entwéasserungsgrades um 1-Prozentpunkt

TR und fir die vierte Stufe um 2-Prozentpunkte zum Referenzbehéalter nachgewiesen werden.

Unter Berlcksichtigung der deutlich geringeren Gesamtfaulzeit von nur 22,5 Tage der dritten

Stufe bzw. 30 Tage der vierten Stufe und der vergleichbar hohen Faulzeit von 35 Tage des

Referenzfaulbehalters ist eine Verbesserung der Entwéasserungsleistung um 1 bis 2-Prozent-

punkte TR ein sehr gutes Ergebnis und bestétigt die Vorteile der Reihenverschaltung.
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3.2.10 Abbauleistung der Schlammfaulung in Abh&ngigkeit von der gewahlten

Verschaltung

Gasertrag und Abbauleistung

In Abbildung 76, Abbildung 77 und Abbildung 81 sind zusammenfassend die Ergebnisse des
Referenzreaktors (Parallelbetrieb) den Ergebnissen fiir den Reihenbetrieb fir die einzelnen
Versuchsphasen gegenubergestellt. Fir den Parallelbetrieb liegt der mittlere oTR-Abbaugrad
zwischen 51-56 % und damit etwas tUber dem in der Literatur angebenden Werten von 45 -
50 % fir eine Belebungsanlage mit anaerober Schlammfaulung (MKULNV 2014, DWA 2014).
Der spezifische Gasertrag liegt mit 474 bis zu 630 Ln/kg 0TR,, Uiber den spezifischen Werten
nach MKULNV (2014) und DWA (2014). Dies ist auf die hthere Gasausbeute des aus der
Hochlaststufe abgezogenen Schlammes zuriickzufiihren. Der CSB-Abbaugrad schwankt fir
den Parallelbetrieb zwischen 51-58 %. Die Ergebnisse weisen somit schon fiir einen einheitli-
chen Betrieb aller Reaktoren im Parallelbetrieb starke Schwankungen je Reaktor auf und er-

schweren die Beurteilung der Gesamtergebnisse.

Fur alle Versuchsphasen kann eine Verbesserung des TR-, oTR—und CSB-Abbaugrades
durch die Umstellung auf den Reihenbetrieb festgestellt werden. Durch den Reihenbetrieb er-
hoht sich im Vergleich zum Parallelbetrieb der TR-Abbaugrad um 17 bis 26 %, der oTR-Ab-
baugrad um 13 bis 20 % und der CSB-Abbaugrad um 7 bis 27 %. Nur die Versuchsphase 4a
mit dem zweistufigen Betrieb weist eine nur geringe Veranderung gegeniiber dem Parallelbe-
trieb auf. Fur der Versuchsphase 4b wurde die hydraulische Verweilzeit im jeweiligen Reaktor
auf 8 d reduziert. Ein stabiler Betrieb bei verbesserten Abbaugraden von 17 % fir den Para-

meter oTR im Vergleich zum Parallelbetrieb konnte nachgewiesen werden.

Die Gegenuberstellung des spezifischen Gasertrags aller Versuchsreihen weist eine Verbes-
serung von 4 bis 6 % auf. Bei den Versuchsphasen 2a, 2b und 4b ist ein Teil des Anstiegs auf
die Zugabe der Co-Substrate zurtickzufiihren. Diese Ergebnisse korrespondieren nicht mit den
hohen 0TR- und CSB-Abbaugraden. Ursache kénnten hier Abweichungen in der Gasmessung
aufgrund der stark unterschiedlichen Gasmengen bei der Reihenschaltung sein. Untersuchun-
gen von Schafer et al. (2015) zum mehrstufigen Betrieb der Faulung der Klaranlage Kohl-
brandho6ft weisen ahnliche Ergebnisse auf, ndmlich eine Verbesserung der oTR-Abbaugrade
bei nur leichtem Anstieg der Gasproduktion. Die Messung der Methankonzentrationen durch
eine Handprobe an den jeweiligen Reaktoren weist fir die Versuchsphase 4b eine geringere
CHs-Konzentration in der ersten Stufe im Vergleich zum Referenzreaktor auf. Somit konnten
der im Vergleich zum oTR-Abbau geringere prozentuale Anstieg der Gasmenge auf eine Ver-

schiebung der Abbauprozesse zuriickgefuihrt werden (Abbildung 170 im Anhang).
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Abbildung 76: Gegenlberstellung des mittleren CSB und oTR-Abbaugrads

fur den Parallel- und Reihenbetrieb fir die Versuchsphasen
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Reihenbetrieb fir die Versuchsphasen (2a, 2b, 4b inklusive Co-Substrate beim Reihenbetrieb)

In Abbildung 78 ist fir den gesamten Untersuchungszeitraum der TR-, 0TR- und CSB-Abbau-
grad fur einen dreistufigen Betrieb dem Referenzreaktor mit Parallelbetrieb gegeniibergestellt.
Nicht bertcksichtigt wurde die Versuchsphase 4a, da hier die hydraulische Aufenthaltszeit des
Referenzreaktors geringer war. In diesem Zeitraum tber fast 28 Monate konnte durch die Um-
stellung auf Reihenbetrieb bei einer mittleren hydraulischen Aufenthaltszeit von 31 d ein ver-
besserter Abbaugrad fir die Parameter TR von 20 %, oTR von 15 % und CSB von 13 % er-
reicht werden. Die Untersuchungen von (Guo et al. 2019) flr eine vierstufige Reihenverschal-
tung im LabormalRstab bestatigen den besseren CSB-Abbau. Hier wurde ebenfalls eine Ver-

besserung des CSB-Abbaus fur die Reihenverschaltung von 13% ermittelt.
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Abbildung 78: TR, oTR und CSB-Abbaugrad fur den Parallel- und 3-stufigen Reihenbetrieb als
Mittelwert fur die gesamten Versuchsphasen (ohne Versuchsphase 4a mit héherer hydrauli-

scher Aufenthaltszeit im Vergleich zum Referenzreaktor)
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Neben dem Vergleich der Ergebnisse der gesamten Reihe mit dem Referenzreaktor erfolgt in
Abbildung 79 und Abbildung 80 eine Beurteilung nach jeder Stufe in Abhangigkeit von der
hydraulischen Aufenthaltszeit. Flr die 4-stufige Reihe kann auf diese Weise die Abbauleistung
fur den einstufigen (S1), zweistufigen (S2), dreistufigen und vierstufigen Betrieb (S4) aufge-
zeigt werden. Hierbei wird die hydraulische Aufenthaltszeit als auch die Abbauleistung fur die

Summe der Reaktoren in Reihe angeben (tr sz = trs1Htr s2).

Der oTR-Abbau steigt mit der hydraulischen Aufenthaltszeit an und weist stark schwankende
Werte auf. Im Vergleich hierzu ist der oTR-Abbau fir den einstufigen und zweistufigen Betrieb
fur eine Reaktion erster Ordnung dargestellt. Fiir die Berechnung wurden eine Hydrolyserate
von 0,25 * 1/d und ein maximaler oTR-Abbau von 65 % nach (Pfeiffer, 1989) angesetzt. Mit
der Umstellung auf den zweistufigen Betrieb erhdht sich die theoretische Abbauleistung bei
einer hydraulischen Aufenthaltszeit von 30 d um 5 %. Die gemessenen oTR-Abbaugrade lie-
gen flr den einstufigen und zweistufigen Betrieb in der gleichen Gré3enordnung. Die zu er-
wartende Verbesserung der Abbauleistung durch die Umstellung auf den zweistufigen Rei-
henbetrieb kann nicht aufgezeigt werden. Fir den dreistufigen Betrieb ist jedoch eine deutliche
Verbesserung beim oTR-Abbau zu verzeichnen. Ein Unterschied zwischen einstufigem Be-

trieb und Reihenbetrieb kann fir den spezifischen Gasertrag jedoch nicht abgeleitet werden.
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Abbildung 79: Raumbelastung, Abbaugrad und spezifischer Gasertrag in Abhangigkeit von der

hydraulischen Aufenthaltszeit und Anzahl Reaktoren in Reihe geschaltet (S = Stufe, Nr = An-

zahl Reaktoren in Reihe beurteilt) im Vergleich zur Berechnung des Abbaugrades nach (Pfeif-
fer, 1989) mit norr = 65 % (0,25 *tr) / (1 - 0,25 *tg). O mit Zugabe von Co-Substraten
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Abbildung 80 zeigt die erzielte spezifische Gasproduktion und Biogasausbeute in Abh&ngigkeit
von der Raumbelastung. Mit dem Anstieg der Raumbelastung ergibt sich ein linearer Rick-
gang der spezifischen Biogasausbeute. Die Biogasproduktivitdt weist hingegen bei hoher
Raumbelastung die héchsten Werte auf. Beim mehrstufigen-Betrieb werden somit in der ers-
ten Stufe 75-80 % der Gesamtgasproduktion erreicht. Vergleichbare Ergebnisse wurden flr
die Hochlastfaulung auf der Klaranlage des Abwasserzweckverbandes in Heidelberg ermittelt
(Kempter-Regel et al. 2003).
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Abbildung 80: Spezifische Biogasproduktion und Gasertrag in Abhangigkeit von der Raumbe-
lastung und Anzahl Reaktoren in Reihe geschaltet (S = Stufe, Nr = Anzahl Reaktoren in Reihe

beurteilt) Hinweis: O mit Zugabe von Co-Substraten
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Nahrstoffriickbelastung

Ein héherer Stoffabbau durch die Umstellung von Parallel- auf Reihenbetrieb ist mit einer ho-
heren Ruckldsung des inkorporierten Stickstoffs und Phosphors aus der Biomasse verbunden
und fuhrt zu einer erhdhten Rickbelastung des Schlammwassers. Fur die Beurteilung der ver-
anderten Rickbelastung wurde als Leitparameter regelmafiig die NHs-N-Konzentration im Ab-
lauf der einzelnen Stufen untersucht. Mit dem verbesserten oTR-Abbau bei der Reihenschal-
tung erhoht sich die NH4-N-Ruckbelastung um 3-12 % (Abbildung 81). In Abbildung 82 ist die
NHs-N-Ricklésung in Abhangigkeit vom oTR-Abbaugrad und von der Anzahl der in Reihe ge-
schalteten Reaktoren gegentbergestellt. Hierbei wurde bei den mehrstufigen Reihen der Ab-
lauf jeder Stufe bericksichtigt. Die NH4-N-Ruckldsung weist starke Schwankungen auf, im Mit-
tel flhrt die Erhéhung des oTR-Abbaugrades um 10 % zu einem Anstieg der NH4-N-Konzent-
ration im Schlammwasser um 80 mg/L bzw. zu einer Erh6hung der Riickbelastung des Pro-

zesswassers um 10 %.

In Abbildung 83 ist die Pges-Konzentration im Ablauf der jeweiligen Stufe dargestellt. Mit dem
Anstieg des oTR-Abbaugrades reduziert sich die Pqes-Konzentration. Der Riickgang ist hochst-
wahrscheinlich auf die Fallung des rickgeldsten inkorporierten Phosphors zuriickzufiihren.

1.200 30

m Parallel mReihe m Delta
1.000 A 25
800 - 20
600 - 15
400 A 10
200 - 5
0 T T T T T T T 0
1 2a 2b 3a 3b 4a 4b

Abbildung 81: Gegenuberstellung der mittleren NH4-N-Konzentration im Ablauf der Faulung fur

Cnha-npw [M/L]
Acnpa.npw [%]

den Parallel- und Reihenbetrieb fir die Versuchsphasen
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Abbildung 82: NHs-N-Konzentration im Ablauf der Faulung in Abhangigkeit vom oTR-Abbau-
grad und Anzahl Reaktoren in Reihe geschaltet (S = Stufe). S4 inklusive Co-Substrate.
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Abbildung 83: Pges-Konzentration in Abhangigkeit von der hydraulischen Aufenthaltszeit und
Anzahl Reaktoren in Reihe geschaltet (S = Stufe, Nr = Anzahl Reaktoren in Reihe beurteilt).

O mit Zugabe von Co-Substraten

Warmehaushalt

Mit dem mehrstufigen Betrieb der Faulungsanlage wird der zugefiihrte Schlamm nur noch
wahrend der Beschickung der ersten Stufe erwarmt. Um ein gleichmaRiges Temperaturniveau
in den nachgeschalteten Reaktoren zu gewahrleisten, wurden fir jeden Reaktor Warmetau-
scher nachgerustet. Wéahrend der gesamten Versuchsphasen wurden die zusatzlichen War-
metauscher nicht eingesetzt. Die Auswertung des Temperaturverlaufs der dreistufigen Reihen
weist ein konstantes Temperaturniveau auf. Nur in der letzten Versuchsphase sinkt die Tem-
peratur unter 35°C.
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Temperatrur [°C]

V 2a V 2b V 3a V 3b V 4a 2019 V 4b 2019

mReferenz mS1 mS2 mS3 mS4

Abbildung 84: Gegeniiberstellung der mittleren Faulbehé&ltertemperatur

Entwasserungsleistung

Die Entwasserungsversuche weisen fir den Reihenbetrieb um 1 bis 2 Prozentpunkte héhere

Entwasserungsleistungen auf bei gleichzeitig besserer Trennschérfe.

Desintegration

Aufgrund von technischen Problemen bei der Warmebereitstellung als auch bei der Dosierung
der Natronlauge konnten die Vorteile der Desintegration nicht aufgezeigt werden. Der Ver-
gleich der Phase 2a und 2b (mit und ohne Desintegration) wiesen zudem unterschiedliche
hydraulische Aufenthaltszeiten auf, so dass der verbesserte 0TR-Abbaugrad auch auf die ho-

here hydraulische Aufenthaltszeit zurtickgefuhrt werden kénnte.
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3.3 Mikrobiologische Untersuchungen

3.3.1 Probenahme und Analysemethoden

Im Rahmen des Projektes wurden versuchsbegleitend Analysen zur quantitativen und qualita-
tiven Erfassung der mikrobiellen Biozdnose der verschiedenen Faulbehalter (FB) durchge-
fuhrt. In jeder Versuchsphase (V1, V2a, V2b, V3a, V3b, V4a und V4b) wurden Mischproben
an der Probenahmestelle im unteren Drittel der FB entnommen. Im Anhang (Kapitel 7.2) sind
folgende Informationen aufgefihrt: (i) Protokolle zur Probennahme, -aufbereitung und -lage-
rung, (ii) eine Auflistung der Proben (Anzahl der durchgefiihrten Analysen und Kosten) und (iii)
die Methodenprotokolle zu den folgenden durchgefihrten Analysen:

a. Zur Ermittlung der mikrobiellen Diversitat in den FB wurden in V1 zunéchst 16S rDNA
Genbibliotheken der FB 1, FB3, und FB5 erstellt. Diese Analysen sind sehr kosten-, perso-
nal- und zeitintensiv und wurden in Abstimmung mit dem LANUV (Anderungsantrag vom
03.03.2017/Antwort vom 29.03.2017) durch die state-of-the-art Technik 16S rDNA Ampli-
konanalyse ersetzt. Durch diese Analyse wurde die geplante ,Denaturierende Gradienten-
Gelelektrophorese® (DGGE) ebenfalls ersetzt. Mittels der 16S rDNA Amplikonanalyse
konnte die Diversitat der Bacteria als auch der Archaea parallel ermittelt werden. Dies
brachte eine immense Zeitersparnis mit sich, insbesondere fur eine zu erwartende Metho-
denoptimierung der DGGE, die nun nicht durchgefiihrt werden musste. Die Diversitatsana-
lyse zeigt nur die prozentuale mikrobielle Zusammensetzung in der Probe, beruhend auf
die Anzahl der ermittelten DNA-Sequenzen. Da jedoch nur ein Bruchteil aller in der Probe
befindlichen DNA-Sequenzen erfasst wird, Iasst die Diversitatsanalyse keine Quantifizie-
rung der einzelnen Mikroorganismen zu. Statistisch gesehen werden jedoch die DNA-Se-
guenzen von Mikroorganismen mit einer hohen Abundanz auch haufiger mittels der Analyse

erfasst.

b. Eine quantitative, DNA-basierte Analyse der Bacteria und Archaea, insbesondere der
methanogenen Gruppen Methanomicrobiales, Methanobacteriales, Methanosaetaceae
und Methanosarcinaceae, wurde mittels der quantitativen real-time PCR (qPCR) unter Ver-
wendung von spezifischen TagMan-Sonden durchgefiihrt (Nettmann et al. 2008). Mittels
dieser Methode wird jedoch die 16S rDNA sowohl lebender als auch toter Organismen er-
fasst. Daher kann gegebenenfalls eine Uberquantifizierung nicht ausgeschlossen werden.
Entgegen der 16S rDNA Amplikonanalyse, die alle Bacteria und Archaea betrachtet, wur-
den fur die gPCR der Archaea nur die 0.g. Methanogene in die Analyse einbezogen. Die

Summe dieser Organismen wurde dann als Summe der methanogenen Archaea definiert.

c. Als weitere quantitative, zellbasierte Analyse wurde die Fluoreszenz in situ Hybridisie-

rung (FISH) zur Ermittlung Uberwiegend stoffwechselaktiver Bacteria und Archaea durch-
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gefuihrt. Die Technik basiert auf die Einschleusung von fluoreszenzmarkierten FISH-Son-
den, die an der 16S rRNA der Ribosomen in einer Zelle spezifisch binden. Die Anzahl der
Ribosomen in einer Zelle ist meist abhéngig von der Stoffwechselaktivitat der Zelle. Daher
ist das detektierbare Fluoreszenzsignal besonders stark, wenn viele FISH-Sonden an vie-
len Zielmolekilen in einer Zelle binden kénnen. Somit werden mittels FISH insbesondere
die stoffwechselaktiven Zellen detektiert. Zellen mit einer geringen oder keiner Stoffwech-
selaktivitat zeigen extrem schwache, nicht mehr eindeutig oder keine detektierbare Fluo-
reszenz. Mittels der 16S rDNA Amplikonanalysen konnte eine hohe Anzahl noch nicht klas-
sifizierter und damit noch unbekannter Bacteria-Klassen und Archaea-Gattungen nachge-
wiesen werden. Zudem konnten mittels der o0.g. Analysen bei der Gruppe Bacteria eine
eindeutige Zuordnung/Klassifizierung nur bis zur taxonomischen Ebene der Klasse erreicht
werden. Daher war eine Identifizierung prozessrelevanter Bacteria in den einzelnen Ver-
suchsphasen nicht moglich. Somit wurde ein spezifischer Nachweis prozessrelevanter Bak-
terienarten wie z.B. von Clostridia-Arten mit spezifischen FISH-Sonden ebenfalls nicht még-
lich und die FISH-Analysen konzentrierten sich auf den Nachweis und der zellbasierten
Quantifizierung der Gruppen Bacteria und Archaea.

3.3.2 Ergebnisse der mikrobiologischen Analysen

Versuchsbegleitend sollte ermittelt werden, ob und welchen Einfluss die verschiedenen Ver-
schaltungsarten der Faulbehélter auf die mikrobielle Biozonose und somit auf die Effizienz der
Biomethanisierung haben. Die Ergebnisse mehrerer Analysen in einem Versuchszeitraum sind
als Mittelwerte angegeben. Die Bezeichnung der Faulbehalter ist in der Reihenfolge ihrer Ver-
schaltung angegeben (Kapitel 3.1).

3.3.2.1 Diversitatsanalyse mittels 16S rDNA Amplikonanalyse

Die Analysen zeigen, dass die Diversitat der Domane Bacteria in allen FB sehr hoch ist (Ab-
bildung 85). In der Tabelle 2 sind die nachgewiesenen Klassen und, wenn ermittelbar, ihre

Stoffwechselfunktion aufgefihrt.

Die hohe Diversitét in den FB hat den besonderen Vorteil, dass der Biogasprozess stabil bleibt,
auch wenn es leichte Schwankungen in der Prozessfiihrung gibt (u.a. in der Substratzusam-
mensetzung, Temperatur). Wenn sich die Umweltbedingungen andern und diese somit fur
eine Gruppe von Organismen nicht mehr optimal sind, kann eine andere Organismengruppe
die freiwerdende Nische besetzen. Die hohe bakterielle Diversitat mit Organismen, die meist

ein breites Stoffwechselspektrum besitzen, begtlinstigt demnach die Prozessstabilitat.
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Tabelle 2: Nachgewiesene Bacteria - Merkmale und Stoffwechsel

Bacteria Klasse Merkmale Stoffwechsel
Breites Stoffwechselspektrum, bevorzu-
gen nahrstoffarme Lebensbedingungen,
u.a. heterotroph, Abbau u,a, von einfa-
Acidobacteria Gramnegativ chen Zuckern (zum Teil auch Cellulose,

Starke, Aminosauren und andere org.
Sauren (Ward et al., 2009), einige Ver-
treter sind als Nitratreduzierer bekannt
(Selzer, 2016)

Actinobacteria

Grampositiv, Stabchen, Kokken
oder Coryneforme, viele bilden
Endosporen

Chemoorganotroph bzw. heterotroph,
breites Stoffwechselspektrum, meist a-
cidophil (saure pH-Bereiche), einige
Vertreter bilden in der Garung Milch-
bzw. Essigsaure, einige Vertreter sind
als Nitratreduzierer bekannt (Selzer,
2016)

Alphaproteobacteria

Gramnegativ, einige Arten sind
obligate interzellulare Pathogene
(u.a. Chlamydia)

bevorzugen meist nahrstoffarme Le-
bensbedingungen (oligotroph), ansons-
ten ein breites Stoffwechselspektrum

Anaerolineae

Gramnegativ, filamentds

Chemoorganoheterotroph; Hydrolytisch
(u.a. Kohlenhydrate und Cellulose) und
fermentativ aktive Organismen; még-
licherweise auch synthrophe Beziehun-
gen zu Methanogenen;

Armatimonadetes

Gramnegativ,

Aerob, chemoheterotroph, saccharoly-

tisch

Bacilli

Grampositiv, meist Stébchen,
GeilReln, Endosporenbildner; ei-
nige Arten sind pathogen

Aerob, kdnnen aber auch unter anaero-
ben Bedingungen wachsen; breites
Stoffwechselspektrum (u.a. Kohlenhyd-

rate, Fettsauren);

Bacteroidetes

Gramnegativ, meist Stéabchen, ei-

nige Arten sind pathogen

aerobe und anaerobe Arten;

Betaproteobacteria

Gramnegativ, einige Arten sind

pathogen (u.a. Neisseria)

aerob, werden aber auch in anaeroben
Milieu gefunden; u.a. auch chemolito-
troph (Nitrosomonas) oder phototroph;
ansonsten ein breites Stoffwechsel-

spektrum

Chloroflexi

,Griune Nichtshwefelbakterien®.
Gramnegativ, filamentds, meist

thermophil

Kdnnen Photosynthese betreiben:
anoxygen photoautotroph, photohete-
rotroph und bei Lichtmangel chemoor-

ganotroph
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Bacteria Klasse

Merkmale

Stoffwechsel

Clostridia

Grampositiv, meist Stédbchen, En-
dosporenbildner, meist mit Gei-
RBeln; einige Arten sind pathogen

(u.s. C. botulinum, C. tetani)

anaerob, proteolytisch, saccharolytisch

und Harnséaure-spaltende Arten;

Deltaproteobacteria

Gramnegativ, einige Arten sind

pathogen

u.a. Sulfatreduzierer;

Epsilonproteobacteria

Gramnegativ, , einige Arten sind

pathogen (u.a. Heliobacter)

Mikroaerophil;

Flavobacteria

Gramnegativ, meist Stéabchen, ei-
nige Arten sind pathogen, aber

auch kommensale Arten

aerob

Fusobacteria

Gramnegativ, meist filamentés, ,
einige Arten sind pathogen

Anaerob, fermentativ,

Gammaproteobacteria

Gramnegativ, einige Arten sind
pathogen (bekannteste Vertreter:
Legionella, Pseudomonas, Sal-
monella, Yersinia, Shigella)

Aerob und anaerobe Arten, fermentativ,

Spirochaetes

Spiralférmige Stabchen, einige
pathogene Arten (u.a. Borrellia,
Treponema)

Anaerob (meist), chemoorganotroph,

Anaerob, in Biogasanlagen als Wasser-

Synergistia Gramnegativ, meist Stabchen, i
stoffproduzent nachgewiesen
Anaerob, kann komplexe Kohlenhydrate
Gramnegativ, haufig thermophil umsetzen unter Bildung von Wasser-
Thermotogae

oder hyperthermophil

stoff; in Biogasanlagen syntrophe Be-

ziehung zu Methanogene

Verrucomicro-

bia

Chemoorganotroph,

Als bakterielle Hauptgruppen konnten die Phyla Bacteroidetes mit den Klassen Bacteroidia,

Flavobacteria und Sphingobacteria, Firmicutes mit den Klassen Clostridia und Bacilli, Prote-

obacteria mit den Klassen Delta-, Beta-, Alpha-, Epsilon- und Gammaproteobacteria sowie

Spirochaetes identifiziert werden. In allen Phyla wurde eine mehr oder weniger hohe Anzahl

nicht klassifizierbarer OTUs nachgewiesen. Darliber hinaus war der grof3te Anteil aller Bacteria

(zwischen 20% und 32% aller OTU) ebenfalls keiner der bekannten Phyla zuordbar. Dies ist

insofern nicht verwunderlich, da allgemein angenommen wird, das nur ca. 1% aller Bacteria

bislang klassifiziert wurden, also bekannt sind.

Die oben genannten Phyla wurden bereits mehrfach in verschiedenen Biogasanlagen nach-

gewiesen, so dass hier von einer typischen Biozdnose einer Biogasanlage gesprochen werden
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kann (u.a. Klang et al. 2019; Jiménez et al. 2016; Heeg et al. 2014; Nelson et al. 2011). So
zahlen Vertreter des Phyla Bacteroidetes und Firmicutes zu den hydrolytisch-aktiven Bakte-
rien, die den ersten und Geschwindigkeit bestimmenden Schritt im anaeroben Abbau durch-
fuhren. Diese Bakterien filhren meist auch die Acidogenese durch. Im Phylum Proteobacteria

finden sich Arten, die zu den homoacetogenen Bakterien zéhlen, also Saure verstoffwechseln.

Die Analysen der Doméane Archaea erbrachten entgegen der Analyse der Bacteria eine Do-
minanz der methanogenen Archaea-Gruppe Methanosaetaceae mit Methanosaeta als domi-
nante Gattung in allen FB (Abbildung 86). Diese Gruppe zahlt zu den acetoklastischen, also
Acetat verwertenden, Methanogenen und kann grof3e Zellaggegrate bilden, indem die langen,
stédbchenformigen bis filamentdsen Zellen nach der Zellteilung weiterhin miteinander verbun-
den bleiben. Die Dominanz der Methanosaetaceae konnte auch mittels der gPCR in den meis-
ten Versuchsphasen ermittelt werden (Abbildung 90). Mittels gPCR konnte jedoch meist eine
hohere Abundanz hydrogenotropher Methanbildner ermittelt werden als mit der Diversitats-
analyse. Aufgrund dessen, dass die qPCR nur die methanogenen Archaea betrachtet, kann
es zu leichten Abweichungen in der ermittelten Abundanz kommen. Zudem wurden mittels
16S rDNA Amplikonanalyse auch ein hoher Anteil nicht klassifizierter Archaea nachgewiesen,
die gegebenenfalls den hydrogenotrophen Methanogenen zugehérig sind, aber deren Genom

bislang noch nicht entschlisselt wurde.

Neben Methanosaeta wurde die Gattung Methanolinea in nennenswerter Anzahl nachgewie-
sen, welche zu der Ordnung Methanomicrobiales zahlt (Abbildung 86). Von deren Vertreter ist
bislang bekannt, dass sie H,/CO, und Formiat fur ihr Wachstum nutzen und somit zu den hyd-
rogenotrophen Methanogenen zu zahlen waren. Die ebenfalls mit einer hdheren Abundanz
nachgewiesene Gattung Methanospirillum (Abbildung 86) zahlt wie Methanolinea zu der Ord-
nung Methanomicrobiales und zu den hydrogenotrophen Methanogenen, da auch sie H/CO»

fur inr Wachstum nutzen. Charakteristisch sind dessen spiralférmige, langen Zellen.
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Abbildung 85: Gesamtauswertung der 16S rDNA Amplikonanalysen zur Ermittlung der mikrobiellen Diversitéat - Bacteria
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3.3.2.2 Quantitative realtime PCR (qPCR)

Mittels einer gPCR kénnen verschiedene Organismengruppen auf Nukleinsaure-Basis quan-
titativ nachgewiesen werden. Mit diesem semiquantitativen Verfahren wird die 16S rDNA so-
wohl von lebenden wie auch toten Zellen quantitativ erfasst, wodurch es zu einer Uberquanti-

fizierung kommen kann.

Die Anzahl der bakteriellen 16S rRNA Genkopien in den jeweiligen FB liegt im Durchschnitt
bei tiber 102 Zellen pro 100 ml Faulschlamm. In der Versuchsphase 1 wurden geringere Werte
ermittelt. In dieser Phase schwankte die Prozessfuihrung erheblich, was Einfluss auf die Zell-
dichte hatte. Warum im FB 2 wéahrend V2a und V2b die Gesamtanzahl von bakterieller
16S rRNA Genkopien wesentlich geringer war als im FB1, der im Parallelbetrieb zu FB2 fuhr,
konnte nicht geklart werden. Generell hatte die Reaktorverschaltung keinen signifikanten Ein-
fluss auf die bakterielle Zelldichte der FB im stationaren Zustand (Abbildung 87).

Da am Projektende mit der Auswertung der chemisch-physikalischen Prozessparameter die
Versuchsphasen neu definiert wurden, fielen einige der Proben aufRerhalb dieser Versuchs-
phasen; dies betraf V3a — V4b. Die betroffenen Probezeitpunkte fielen dann in Zeitpunkte, die
nun als Ubergangsphasen zwischen den einzelnen Versuchsphasen zu betrachten sind, also
in instationare Phasen. Ergebnisse in der mit der Kennung ,-1“ stellen diese instationaren Pha-
sen da und wurden Abbildung 88 daher in der Auswertung nicht weiter beriicksichtigt (Abbil-
dung 87).

Es zeigte sich jedoch, dass mit wenigen Ausnahme in diesen Ubergangsphasen, also zu Be-
ginn einer neuen Versuchsphase, die Zelldichte der Bacteria in den verschiedenen FB verein-
zelt niedriger (bis zu 0,5 Log-Stufen) war als wahrend oder am Ende der entsprechenden Ver-
suchsphase (Abbildung 88). Dies kénnte darauf zuriickzufiihren sein, dass bei Anderungen in
der Reihenschaltung sich auch die Substratkonzentration bzw. -zusammensetzung andert. Die
Bakterien missen sich zunachst auf die neuen Lebensbedingungen einstellen. Wahrend der
Adaption kann sich die Wachstumsrate der Bakterien verringern und mehr Organismen wer-
den aus dem System gewaschen als hachwachsen kdnnen. Dadurch kann es zu einer Verrin-
gerung der Zellzahlen kommen. Aufgrund einer Adaption steigt die Wachstumsrate wieder an,
so dass Auswaschung und Wachstum sich wieder ausgleichen. Die Bakteriendichte nimmt
dann wieder zu und stagniert wahrend einer stabilen Prozessphase. Am drastischen konnte
dieser Effekt in der Versuchsphase 4b, in der die hydraulische Verweilzeit auf 8 Tage herab-
gesenkt wurde (Kapitel 3.2.9), beobachtet werden. Hier lag die Differenz in der Zelldichte zwi-
schen Anlauf- und der stationdren Phase zwischen 2 und 3 Log-Stufen. Es ist zu vermuten,
dass die Verringerung der hydraulischen Aufenthaltszeit in der Ubergangsphase von V4a zu

V4b einen wesentlich hoheren Einfluss auf die Zelldichte durch Auswaschung hatte als durch
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die Umstellungen der Verschaltungen. Auch hier muss eine Adaption der Biozdnose stattge-
funden haben, da sich mit der Stabilisierung des Prozesses auch die Zelldichte wieder erholte
(Abbildung 87 und Abbildung 88).

Die Anzahl der archaeelen 16S rRNA Genkopien (Summe der methanogenen Archaea) in
den jeweiligen FB liegt im Durchschnitt bei ca. 10! Zellen pro 100 ml Faulschlamm und somit
ungeféahr eine log-Stufe unterhalb der Zelldichte der Bacteria. Aufféllig sind die geringen Zell-
dichten zwischen 10° bis 10%° Zellen in den Versuchsphasen V1 und V2b und V3a (Abbildung
89). Es ist zu vermuten, dass in V1 die starken Schwankungen in der Prozessfihrung bzw. die
haufigen Betriebsstérungen auch zu einer Verringerung der Zelldichten der methanogenen
Archaea beigetragen haben.

Mittels gPCR wurden die 16S rRNA Genkopien der methanogenen Archaeagruppen Methano-
microbiales (hydrogenotroph), Methanobacteriales (hydrogenotroph), Methanosaetaceae
(acetoclastisch) und Methanosarcinaceae (mixotroph) quantifiziert und in Prozente umgerech-
net, gemessen an der Summe aller Genkopien dieser Gruppe. Die prozentuale Zusammen-
setzung der 0.g. Methanogenen ist in der Abbildung 89 dargestellt. Hier wird deutlich, dass die
Gruppe der Methanosaetaceae in den meisten FB und Versuchsphasen die dominierende
Gruppe der Methanbilder stellt (Kapitel 3.3.2.1). Fur V1 trifft dies nicht zu. Hier ist die Summe
der Zellzahlen der hydrogenotrophen Methanomicrobiales und Methanobacteriales fast gleich
mit denen der Acetat-verwertenden Gruppen Methanosaetaceae und Methanosarcinaceae. In
den Versuchsphasen V2a-V3b dominieren die acetoklastischen und mixotrophen Methanbild-

ner.

Mit der Phase V4a nimmt der Anteil an hydrogenotrophen Methanogenen wieder zu und er-
reicht in Phase V4b (mit Ausnahme der Stufe 1) tGiber 50% der Methanogenen. Die Gruppe der
Methanosaetaceae zeichnet sich im Vergleich zu anderen Methanogenen durch eine geringe
Wachstumsrate und eine niedrige Halbsattigungskonstante aus. Die essigsaurespaltende Me-
thanosaeta-Gattung ist daher dafur bekannt, dass sie bei niedriger Acetatkonzentration vor-
herrschend ist. Es ist zu vermuten, dass im Reaktor S1, der als erster Reaktor in der Reihe mit
der hochsten organischen Belastung betrieben wurde, nur eine unvollstandige Versaue-
rung/Acetogenese vorliegt und die damit einhergehenden niedrigen Essigsaurekonzentratio-
nen (Daten liegen nicht vor) zu einer Dominanz der Gruppe der Methanosaetaceae fiihrte (Ab-
bildung 87). Die Ursache fiir diese Anderung innerhalb der methanogenen Biozénose konnte

nicht ermittelt werden.
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3.3.2.3 Fluoreszenz in Situ Hybridisierung (FISH)

Mit der FISH Analyse wurden die Doméanen Bacteria und Archaea in den FB zellbasiert quan-
tifiziert.

Die ermittelten Zellzahlen fur Bacteria (@ 107 — 108) lagen fast ausschlieBlich zwischen 0,5 und
1,0 Log-Stufe hoher als die der Archaea (@ 10° — 107). Im Vergleich zu den ermittelten
16S rRNA Genkopien der gPCR Analyse (Kapitel 3.3.2.2) sind die Zellzahlen der FISH sowohl
fur Bacteria als auch Archaea ca. 3 bis 4 Log-Stufen niedriger. Dies liegt zum einen daran,
dass mittels der gPCR sowohl lebende wie tote Zellen erfasst werden und zum anderen, dass
je nach Art die Anzahl das 16S rRNA Gen mehrfach in einer Zelle vorliegen und es dadurch

zu einer Uberquantifizierung kommen kann.

Die ermittelten Zellzahlen fir Bacteria und Archaea wurden in Bezug auf die ermittelten Ge-
samtzellzahlen betrachtet. Hierzu wurde der prozentuale Anteil der Bacteria und Archaea an
der Gesamtzellzahl berechnet. Diese Werte schwanken sehr (zwischen 13% V4b und ca. 60%
V1 und V2a; Abbildung 89) und es konnte kein konkreter Zusammenhang mit der jeweiligen
Prozessfiihrung ermittelt werden. Auffallig ist nur, dass inshesondere in V4b der Anteil an stoff-
wechselaktiven Bacteria und Archaea besonders gering ist. Die Ergebnisse decken sich somit
mit denen der qPCREs (Kapitel 3.3.2.2). Auch hier konnte kein Zusammenhang mit der Pro-

zessfuhrung bzw. Prozessparameter ermittelt werden
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3.3.3 Fazit zu den mikrobiologischen Analysen

Die mikrobiologischen Analysen zeigten, dass alle Faulbehélter innerhalb der verschiedenen
Versuchsphasen eine hohe mikrobielle Diversitat, insbesondere in der Doméane Bacteria, auf-
wiesen. Die hohe Diversitat trug im Falle des GKW Kdéln Stammheim zu einer stabilen Pro-
zessfuhrung bei, da kleinere Stérungen abgepuffert werden kénnen. Es kann davon ausge-
gangen werden, dass wenn vorhandene Arten unterschiedlich auf Storfaktoren reagieren, die
Funktion des Prozesses bei Storeinflissen besser erhalten bleibt. Zudem kdénnen mehrere
Arten eine &hnliche Funktion innerhalb eines Prozesses erfilllen (Redundanz), so dass Bakte-
riengruppe A Bakteriengruppe B ersetzen kann, wenn letztere empfindlicher auf einen Stor-
faktor reagiert als die erstere. Langfristig ist unter diesen Voraussetzungen mit einem stabilen
Betrieb zu rechnen.

GroRere Stérungen bzw. Schwankungen in der Prozessfilhrung kénnen sich aber auch wei-
terhin negativ auf die Mikrobiologie und somit auch auf die Biogasausbeute auswirken. So
zeigte sich, dass gerade die Ubergangsphasen zwischen den verschiedenen Versuchen sich
auf die Biozénose auswirkte.

In stationaren Phasen wurde bei den Bacteria eine durchschnittliche Zelldichte zwischen 10!
und 10%/100 ml und bei den Archaea zwischen 10%° und 10%/100 ml ermittelt. Wahrend die
Ubergangsphasen meist nur mit einer leichten Verringerung der Zelldichten einhergingen,
zeigte gerade die Verringerung der Verweilzeit auf 8 Tage in V4b einen sehr starken Effekt auf
die mikrobielle Biozénose. Die Zelldichten der Bacteria sanken erheblich zwischen 2 und 4
Log-Stufen zu Beginn der Versuchsphase. Jedoch erholte sich die Zelldichte nach einigen
Wochen wieder (Abbildung 88).

In den Versuchsphasen 1 und 4 konnte beobachtet werden, dass sowohl hydrogenotrophe wie
auch acetoklastische/mixotrophe Methanogene eine dhnlich hohe Abundanz mit durchschnitt-
lich 50% aufwiesen (Abbildung 90). Zudem konnte mittels FISH Analyse eine Abnahme von

stoffwechselaktiven Bacteria wie auch Archaea in V4b beobachtet werden (Abbildung 91).

In der Phase V4b konnte eine Reduzierung des Methangehaltes um 2,4 % (Abbildung 170)
und eine Erhéhung der Konzentration organischer Sauren auf 450mg/L (Abbildung 71) ermit-
telt werden. Die Reduzierung des Methangehaltes kann auf die starke Verringerung der A-
bundanz der acetoklastischen Methanogenen (s.0.) zuriickgefiihrt werden. Das gebildete Ace-
tat akkumulierte (s.0.) und/oder wurde durch die syntrophe Acetatoxidation in CO, und H, um-
gesetzt, so dass mehr Substrat fur die hydrogenotrophen Methanogenen zur Verfigung stand.
Syntrophe Acetatoxidierer finden sich in vielen Bakterienklassen wie u.a. Deltaprotobacteria
und Clostrida, welche auch mittels 16S rDNA Amplikonanalyse nachgewiesen wurden (Abbil-
dung 85). Die Acetat-Oxidation ist eine endotherme Reaktion (AG® = +104,5 kJ/mol), also
thermodynamisch extrem unginstig. Dieser Prozess kann daher nur ablaufen, wenn der Was-

serstoffpartialdruck durch Wasserstoff verbrauchende Partner-Organismen, zum Beispiel die
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hydrogenotrophen Archaea, standig niedrig gehalten wird. Die Gesamtreaktion aus syntropher
Acetat-Oxidation und hydrogenotropher Methanogenese wird somit exergon mit derselben
Stéchometrie und Energiebilanz (AG® = -31,0 kJ/mol) wie die acetoklastische Methanogenese
(Nettmann et al., 2010; Batstone et al., 2002). Das aus der syntrophen Acetatoxidation gebil-
dete CO- und H; steht somit den hydrogenotrophen Methanogenen als Substrat zur Verfligung

und fordert somit ihr Wachstum, wie die Ergebnisse der qPCR flr V4b zeigen (Abbildung 90).

Da nur eine geringe Reduzierung des Methangehaltes (in der versuchsphase V4b) zu be-
obachten war, liegt die Vermutung nahe, dass durch eine vermehrte hydrogenotrophe Metha-
nogenese eine starkere Verringerung des Methangehaltes verhindert wurde.

Zusammenfassend konnte festgestellt werden, dass die Faulbehalterverschaltung selbst kei-

nen negativen Einfluss auf die mikrobielle Biozonose hatte.
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3.4 Stromungstechnische Simulation

3.4.1 Zielsetzung und Vorgehensweise

Neben einer moglichst optimalen Verschaltung der Faulbehélter, sollten im Rahmen dieses
Projektes auch die strémungstechnischen Verhaltnisse in den einzelnen Faulbehéltern detail-
liert betrachtet werden. Basierend auf den Erkenntnissen, sollte anschlieRend eine mdglichst
optimale Betriebsweise abgeleitet werden.

Ublicherweise wurden in der Vergangenheit primar die biologischen und chemischen Parame-
ter in den Faulbehéltern betrachtet, so dass hier ein breites Grundlagenwissen vorhanden ist
(Rosenwinkel et al, 2015). Dazu existieren auch mathematische Modelle, wie beispielsweise
das Anaerobic Digestion Model No. 1 (ADM 1), das international seit langerem mit Erfolg ein-
gesetzt wird.

Die Stromungsverhéltnisse in den Reaktoren werden dagegen oft nur grob abgeschéatzt oder
sogar vernachlassigt. Dabei ist neben einer ausreichenden Durchmischung auch die méglichst
weitgehende Ausnutzung des Behéltervolumens durch das Vermeiden von Totzonen relevant;
hydraulische Kurzschlussstromungen sollen vermieden werden. In diesem Arbeitspaket er-
folgte daher fur die einzelnen Faulbehélter eine detaillierte Betrachtung der Strdmungsverhalt-
nisse mit Hilfe der numerischen Stréomungsmechanik (Computational Fluid Dynamics, CFD).

Da jedoch auch ein aufwendiges Modell Defizite in den Datengrundlagen nicht kompensieren
kann und Kenntnisse lber die rheologischen Eigenschaften der Substrate im Prozess bisher
nur liickenhaft vorhanden sind, waren zunéchst detaillierte Viskositats- und Dichtemessungen
der Faulschlamme erforderlich. Sie wurden moglichst umfassend in den einzelnen Versuchs-

phasen durchgefihrt.

Zur Ermittlung der rheologischen Eigenschaften wurde das RheolabQC der Fa. Anton Paar
eingesetzt. Das Gerét zeichnet sich durch einen sehr weiten Messbereich aus und kann auch
mit sehr kleinen Scherraten arbeiten. Die Steuerung und Messwertaufnahme erfolgen tber
einen PC (Laptop). Fir das Rheometer sind verschiedene Messsysteme vorhanden, um auch
Flissigkeiten mit Feststoffen von bis zu etwa 2 mm Durchmesser untersuchen zu kénnen. Der
in diesen Untersuchungen verwendete Messzylinder erlaubte trotz der Feststoffe in den Faul-
schlammen DIN-konforme Messungen, sodass auf Relativmessungen mit ihren Unsicherhei-

ten verzichtet werden konnte (Abbildung 92 und Tabelle 3).

Da die Technik transportabel ist, konnten die Messungen direkt vor Ort durchgefiihrt werden.
Abweichungen und Unsicherheiten durch Transport, Lagerung, Temperaturverdnderung und

die Zeit wurden damit vermieden.
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Abbildung 92: Rheometer (links) mit Messbecher und unterschiedlichen Messzylindern (rechts)

Tabelle 3: Technische Daten des RheolabQC

Eigenschaft Wert

Drehzahl 0,01 bis 1200 1/min

Drehmoment 0,20 bis 75 mNm
Schubspannung 0,5 bis 30000 Pa (je nach System)
Scherrate 102 bis 4000 1/s (je nach System)
Viskositatsmessbereich 1 bis 10° mPas (je nach System)
Interne Winkelauflésung 2 prad

Abmessungen Bx Hx T 300 mm x 720 mm x 350 mm
Gewicht 14 kg

Die Dichtebestimmungen erfolgten in diesen Untersuchungen mit einem Pyknometer. Diese
Methode mutet moglicherweise etwas veraltet an, hat aber den Vorteil eines vergleichsweise
grofRen Probenvolumens von 100 cm3, wahrend die elektronischen Messgeréte zur Dichtebe-
stimmung nur mit 1 — 2 cm3 arbeiten. Da Faulschlamm keine homogene Flissigkeit ist, wiirden
daher sehr viele Proben bendtigt, um einen reprasentativen Wert zu erhalten. Ferner versagen
laut Herstelleraussagen die Gerate, die mit sogenannten Schwingern arbeiten, aufgrund der
kompressiblen Gasphase im Schlamm. Dartber hinaus sind diese Geréate schwerer zu reini-

gen und auch sehr viel teurer als Pyknometer.

Zur Bestimmung der Dichte standen jeweils ein Pyknometer nach GAY LUSSAC und nach
HUBBARD zur Verfiigung (Abbildung 93). Das Volumen betrug bei beiden (etwa) 100 cm3.
Das Pyknometer nach GAY LUSSAC gilt als sehr genau, besitzt aufgrund der diinnen und
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langen Kapillare allerdings gewisse Einschrankungen bei Flissigkeiten mit Feststoffen. Diese
werden beim Pyknometer nach HUBBARD umgangen, dass sich auch insbesondere flr Flus-
sigkeiten mit hoher Viskositét eignet. Vergleichsmessungen haben gezeigt, dass bei den hier
untersuchten Faulschlammen die ermittelten Werte nur vernachlassigbar gering voneinander
abwichen. Die angegebenen Zahlenwerte wurden mit dem Pyknometer nach GAY LUSSAC
ermittelt. Die Messungen erfolgten parallel zu den Viskositatsbestimmungen und damit an den-

selben Terminen.

Abbildung 93: Pyknometer nach GAY LUSSAC (links) und nach HUBBARD (rechts)

Die Proben zur Dichte- und Viskositatsbestimmung wurden zur Uberpriifung der Homogenitét

\ ! obér‘es k
\t T 71
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Abbildung 94: Entnahmestellen zur Viskositats- und Dichtebestimmung
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Die Bezeichnungen der Entnahmestellen wurden von den Mitarbeitern vor Ort ibernommen.
Da der Ablauf der internen Zirkulation Ublicherweise tber das untere Drittel erfolgt, wurde es
zur Standardentnahmestelle und diente Uberwiegend dem Vergleich der Faulbehélter unterei-

nander.

3.4.2 Ergebnisse der Viskositatsmessungen

In Phase 1 waren keine Messungen erforderlich, da auch nach der Umstellung auf die Ver-
suchsphasen immer ein Faulbehélter als Referenzreaktor betrieben wurde. So wurden die ers-
ten Viskositadtsmessungen der Faulschlamme am 05.10.2017 durchgefiuhrt. Die Betriebsweise
war am genannten Termin noch nicht vollstandig auf die Versuchsphase V 2a umgestellt, denn
S1.2 (FB 2) und der Referenzreaktor R1 (FB 5) wurden an dem Zeitpunkt noch ohne Desin-

tegration betrieben.

Die rheologischen Untersuchungen zeigten, dass die Viskositat mit steigenden Scherraten ab-
nimmt, sodass ein strukturviskoses (scherverdiinnendes) FlieR3verhalten vorliegt (Abbildung
95). Darluber hinaus zeigte sich, dass die Viskositat mit der Dauer der Scherung zusatzlich
abnahm, es liegt also auch thixotropes Verhalten nur in schwacher Auspréagung vor.

Ganz allgemein nimmt die Viskositat auch im Verlauf der Reihenschaltung ab. Die Abbildung
95 zeigt die Viskositatskurven der einzelnen Faulbehélter. Der S1.1 (FB 1) zeigt die hochsten
Werte, der S3 (FB 4) die niedrigsten. Die Viskositat von S1.2 (FB 2) ist ahnlich zu R1 (FB 5)
(beide noch ohne Desintegration) und liegt etwas unter dem S1.1 (FB 1, mit Desintegration).
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Abbildung 95: Viskositatskurven zu Beginn von Versuchsphase V2a

mit strukturviskosem Verhalten an jeweils derselben Entnahmestelle (,,Unteres Drittel”)
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Auffallig sind die Schwankungen des S3 (FB 4) bei kleinen Scherraten, diese werden durch
Feststoffe und Ansammlungen von Schlammflocken verursacht. Der S3 bekommt die Co-Sub-

strate, sodass der Effekt méglicherweise auch auf Fette zuriickzufihren ist.
In Abbildung 96 sind die Viskositatskurven des R1 (FB 5) dargestellt, die Proben wurden in

unterschiedlichen Hohen genommen. Dabei zeigte sich, dass die Viskositat nicht im gesamten

Faulbehélter konstant ist, sie nimmt von unten nach oben zu.
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Abbildung 96: Vertikale Variation der Viskositat im R1 zu Beginn der Phase V2a

Weitere Messungen erfolgten am 24. und 25.01.2018, an denen die Versuchsphase V2a
schon Uber mehrere Monate lief. Auch hier liefern S1.1, S1.2 und R1 nahezu identische Werte,
der S3 am Ende der Reihe zeigte ebenfalls wieder die niedrigste Viskositat (Abbildung 97).

Aus dem S2 konnten aus technischen Griinden keine Proben entnommen werden.

Um die Schwankungsbreite an denselben Entnahmestellen untersuchen zu kénnen, wurden
vom S3 und R1 mehrfach Wiederholungsmessungen durchgefiihrt. Da die Viskositat nahezu
konstant bleibt, existiert offenbar eine Schichtung in der Vertikalen (Abbildung 97 bis Abbildung
99). Die Unterschiede sind im R1 allerdings nur schwach ausgepragt.
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Abbildung 97: Abnahme der Viskositat im Verlauf der Reihenschaltung in V2a
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Abbildung 98: Vertikale Variation der Viskositat im S3in V2a
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Abbildung 99: Vertikale Variation der Viskositat im R1in V2a

In Versuchsphase V2b erfolgten die Messungen am 11. und 12.04.2018. Auch hier wurden in
grollem Umfang Wiederholungsmessungen durchgefiihrt, sie bestétigten die bereits festge-
stellte Reproduzierbarkeit (Abbildung 100). Auch hier nimmt die Viskositat im Laufe der Rei-
henschaltung ab. S1.1 und S1.2 unterscheiden sich nur gering und zeigen die héchsten Vis-
kositatswerte. Es folgen S2 und S3 mit deutlich geringeren Werten. Der R1 liegt etwa auf dem

Niveau des S2.
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Abbildung 100: Viskositdtsabnahme im Verlauf der Reihenschaltung in Versuchsphase V2b



Untersuchung des technischen Verfahrensansatzes Seite 81

Abbildung 101 zeigt die vertikale Variation der Viskositat im S1.2. Auffallig ist dabei, dass so-
wohl ganz oben als auch in der Spitze unten nahezu identische Viskositatswerte ermittelt wur-
den. Ebenso wurden beim unteren und oberen Drittel fast identische Werte gemessen, die

deutlich niedriger sind. Eine eindeutige Tendenz in der Vertikalen ist damit nicht zu erkennen.
Im S3 ist die Viskositat dagegen an allen Entnahmestellen sehr ahnlich (Abbildung 102). Of-
fenbar nimmt die Spreizung mit fortlaufender Reihenschaltung ab, und die Werte an den ver-
schiedenen Entnahmestellen gleichen sich einander an.
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Abbildung 101: Vertikale Variation der Viskositat im S1.2 in V2b
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Abbildung 102: Vertikale Variation der Viskositat im S3in V2b
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Die Viskositatsmessungen am 12.12.2018 in Versuchsphase V3b bestatigen erneut, dass

auch hier die Viskositat im Verlauf der Reihenschaltung abnimmt (Abbildung 103).

Der S1 zeigt die hdchsten Werte, gefolgt von S2, und im S3 ist die Viskositat am niedrigsten.
Die Abnahme ist sehr deutlich. Der R1 (FB 1) diente als Referenz ohne Co-Substrate, im R1
(FB 5) wurden die Co-Substrate zugegeben, die Viskositat ist etwas niedriger.
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Abbildung 103: Viskositatsabnahme im Verlauf der Reihenschaltung in Phase V3b

Auch hier zeigen sich in der Vertikalen deutliche Unterschiede in der Viskositat. Dass es eine
Schichtung in der Vertikalen gibt, bestatigt erneut auch diese Messungen. Im S1 (erster FB in
der Reihe) und S3 (letzter FB in der Reihe) nimmt die Viskositat tendenziell von unten nach
oben ab (Abbildung 104 und Abbildung 105). Allerdings weichen nur die ganz oben entnom-
menen Proben deutlicher ab, die jeweils anderen drei Proben sind nahezu identisch und las-

sen keine eindeutigen Tendenzen erkennen.
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Abbildung 104: Vertikale Variation der Viskositat im S1in V3b
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Abbildung 105: Vertikale Variation der Viskositat im S3in V3b

Die Messungen der Phase V4a erfolgten am 29. und 30.10.2019. In Abbildung 106 zeigt sich
tendenziell ebenfalls die Viskositatsabnahme im Verlauf der Reihenschaltung. Allerdings lie-
gen S1 und S2 sehr eng beieinander und nicht der S4 zeigt die niedrigste Viskositat, sondern
der S3. In den S4 werden die Co-Substrate gegeben und die Faulbehlter mit den Co-Subs-
traten hatten in den vorangegangenen Messungen tendenziell eher etwas niedrigere Werte
gezeigt. Aufféallig ist ferner, dass die Reproduzierbarkeit mit einer zweiten Probe deutlich

schlechter ist als in den vorherigen Messungen.
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Abbildung 106: Viskositatsabnahme im Verlauf der Reihenschaltung in Phase V4a

In Abbildung 107 bis Abbildung 109 sind die Viskositatskurven der unterschiedlichen Entnah-

mestellen fur S1, S3 und S4 dargestellt. Auch hier ist eine eindeutige Tendenz nicht feststell-

bar.
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Abbildung 107: Vertikale Variation der Viskositat im S1in V4a
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Abbildung 108: Vertikale Variation der Viskositat im S3 in V4a
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Abbildung 109: Vertikale Variation der Viskositat im S4in V 4a

3.4.3 Erkenntnisse aus den Viskositatsmessungen

Die rheologischen Untersuchungen zeigten, dass die Faulschlamme erwartungsgeman kein
Newtonsches FlieRverhalten besitzen, wie etwa Wasser. Die Viskositat nimmt bei allen Mes-
sungen mit steigenden Scherraten ab, sodass immer ein strukturviskoses (scherverdiinnen-
des) FlieRBverhalten vorliegt. Ferner nahm die Viskositat auch mit der Dauer der Scherung

leicht ab, sodass ein schwaches thixotropes Verhalten nachgewiesen werden konnte.
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Die gro3e Anzahl durchgefiihrter Viskositatsmessungen zeigt eindeutig, dass die Viskositat im
Verlauf der Reihenschaltung grundsatzlich abnimmt. Diese Beobachtung erscheint vor dem

Hintergrund der mechanischen Zerkleinerung und des biologischen Abbaus plausibel.

Da die Proben in unterschiedlichen Hohen genommen wurden, zeigte sich, dass die Viskositat
auch innerhalb eines Faulbehélter nicht konstant ist. Um die Schwankungsbreite an denselben
Entnahmestellen untersuchen zu kénnen, wurden mehrfach Wiederholungsmessungen der-
selben und verschiedener Proben an jeweils derselben Entnahmestelle innerhalb von zwei
Tagen durchgefihrt. Uberraschenderweise wurde dabei eine sehr gute Reproduzierbarkeit
festgestellt; die Viskositat blieb an den jeweiligen Entnahmestellen nahezu konstant. Daraus
folgt, dass eine reproduzierbare Schichtung in der Vertikalen existiert.

Ublicherweise wird jedoch von einer gleichmaRigen Viskositat im gesamten Faulbehalter aus-
gegangen, zur hier beobachteten Variation in der Vertikalen wurden in diversen Literatur-
recherchen keine Angaben gefunden. Die Ursache liegt moglicherweise darin, dass Messun-
gen an der Grof3technik ohnehin selten sind und oft mit vergleichsweise kleinen Laborreakto-
ren gearbeitet wird, die diese Beobachtungen nicht erméglichen.

Wiederholungsmessungen derselben Proben haben auch gezeigt, dass der Einfluss der Tem-
peratur auf die Viskositét relativ gering ist. Selbst bei einer Abkihlung von 5° bis 8°C zeigten

sich nur geringe Anderungen.

Da die ermittelten Messwerte als Grundlage fur die Stromungsberechnungen dienen sollten,
musste eine geeignete Anpassungsfunktion gefunden werden, deren Parameter dann in die
Berechnungen eingehen konnte. Durch den Vergleich verschiedener (in der Software des
Rheometers bereits integrierter) Funktionen, konnte die Anpassung nach HERSCHEL-BULK-
LEY als am besten geeignet ermittelt werden. Sie ist grundsatzlich zur Abbildung strukturvis-

koser Fluide mit FlieRgrenze gut geeignet und lautet fiir Schubspannung und Viskositat:

T=T10+K-y"
_ o +Ky"

\

mit: T Schubspannung [Pa]
1 dynamische Viskositat [Pa s]
To Fliegrenze [Pa]
K Konsistenzfaktor [Pa s"]
n FlieRindex [-]
Y Scherrate [1/s]

Da nicht fur jedes Messergebnis eine Stromungsberechnung durchgefihrt werden konnte,

wurde jeweils die Viskositatskurve mit der niedrigsten und der hdchsten Viskositat ausgewahlt
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und in den Berechnungen bericksichtigt. Dabei trat die niedrigste Viskositat in V3b im S3
(FB 4) ganz oben auf und die hdchste in V2b im S1.2 (FB 2) ebenfalls ganz oben. Die ermit-

telten Parameter sind in Tabelle 4 aufgelistet.

Tabelle 4: Parameter der Anpassungsfunktionen nach HERSCHEL-BULKLEY

fur die niedrige und die hohe Viskositat

Niedrige Viskositat Hohe Viskositéat
FlieRBgrenze T 0,0025921 Pa 0,63493 Pa
Konsistenzfaktor K 0,088372 Pa-s" 0,57603 Pa-s"
FlieBindex n 0,48392 0,34282
Korrelation R 0,99927 0,99945
Korrelation R? 0,99855 0,9989

Die Abbildung 110 zeigt die beiden Funktionen mit den gemessenen Viskositatskurven (grau
gefarbt). Dabei ist zu beachten, dass die Anpassung Ublicherweise nur Werte bis zu einer
Scherrate von 100 * 1/s beriicksichtigt, da die Anpassungsgenauigkeit sonst insbesondere bei
den sehr kleinen Scherraten deutlich abnimmt. Aufgrund dieser Vorgehensweise kdnnen die
Abweichungen daher bei héheren Scherraten zunehmen.
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Abbildung 110: Anpassungsfunktionen nach HERSCHEL-BULKLEY

far die héchste (rot) und niedrigste (blau) gemessene Viskositatskurve
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Die Bestimmung der realen Flie3grenzen und der Vergleich mit den Gber die Anpassungsfunk-
tionen ermittelten scheinbaren Flie3grenzen sind mit Unsicherheiten behaftet. Die Ursache ist
darin begrindet, dass es sich bei Faulschlamm nicht um eine vollstandig homogene Flissig-
keit handelt, sondern Feststoffe, Schlammflocken und Gasblasen enthalten sind, die die Vis-
kositat wesentlich beeinflussen kdnnen. Insbesondere bei sehr kleinen Scherraten zeigten die
Viskositatsmessungen teilweise erhebliche Schwankungen, sodass in den Messungen nicht

immer eine eindeutige FlieRgrenze ermittelt werden konnte.

Ferner wird in dem zur Strdomungssimulation verwendeten Programmsystem ANSYS Fluent
die Anpassungsfunktion nach HERSCHEL-BULKLEY bei kleinen Scherraten mit einer Para-
belfunktion (nach unten geoffnet) idealisiert und endet immer im Nullpunkt. Da die Grenze
dieser Anpassung jedoch gewahlt werden kann, sind die Abweichungen in der Praxis nicht nur
sehr gering, sondern es wird damit sogar eine zusatzliche Anpassung an die Messwerte bei
kleinen Scherraten mdglich. Abbildung 111 stellt die Standardanpassung nach HERSCHEL-
BULKLEY und die modifizierte Anpassung nach ANSYS Fluent den Messwerten bei niedriger

und hoher Viskositat gegeniiber.
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Abbildung 111: Vergleich der Anpassungsfunktionen fur die héchste und niedrigste Viskosi-

tatskurve mit den Messwerten

Wahrend bei der niedrigen Viskositéat die kleinsten gemessenen Schubspannungswerte auch
nahe Null lagen, ist der Unterschied bei der hoheren Viskositat mit t, = 0,63493 Pa durch
Anpassung nach HERSCHEL-BULKLEY (Tabelle 4) deutlich héher als die gemessenen Werte
von 0,3 bis 0,4 Pa.
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Die Viskositatsmessungen dienten nicht nur als Datengrundlage fur die Stromungsberechnun-
gen, sondern es sollte dartiber hinaus auch der Einfluss verschiedener Parameter auf die Vis-
kositat ermittelt werden. Dazu erfolgten Korrelationen mit dem organsischen Trockenrtck-
stand, dem Trockenrtckstand, dem Gluhverlust und der Raumbelastung. Die héchsten Be-

stimmtheitsmaf3e R2 wurden beim oTR festgestellt.

In Abbildung 112 bis Abbildung 116 sind stellvertretend die Korrelationen zwischen dem orga-
nischen Trockenruckstand und der gemessenen Viskositat beispielhaft bei einer Scherrate von
52 1/s dargestellt. In weiten Scherratenbereichen zwischen unter 10 und Uber 100 1/s zeigt
sich dabei immer ein &hnliches Bild; es ist eine deutliche Abh&ngigkeit innerhalb der jeweiligen
Versuchsphase zu erkennen.
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Abbildung 112: Korrelation zwischen o TR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - Be-
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Abbildung 113: Korrelation zwischen oTR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2a
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Abbildung 114: Korrelation zwischen oTR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2b
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Abbildung 115: Korrelation zwischen o TR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V3b
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Abbildung 116: Korrelation zwischen oTR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in Vda
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Die Korrelation tUber alle gemessenen Versuchsphasen (Abbildung 117) ist jedoch erheblich

schlechter, sodass offensichtlich weitere Parameter einen Einfluss auf die Viskositat haben.
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Abbildung 117: Korrelation zwischen oTR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - alle

Versuchsphasen

Grundsatzlich konnte auch zu den anderen oben genannten Parametern ein eindeutiger Zu-
sammenhang innerhalb der jeweiligen Versuchsphase festgestellt werden. Samtliche Abbil-
dungen dazu sind erganzend im Kapitel 7.3 dargestellit.

Allgemein ist auch bei den anderen Parametern die Korrelation Uber alle Versuchsphasen er-
heblich schlechter. So konnte auch beim Glihverlust eine deutliche Korrelation nur innerhalb
der jeweiligen Versuchsphase festgestellt werden. Das bestéatigen auch die Beobachtungen
von Moshage (2004), er konnte keinen deutlichen Zusammenhang beim Gluhverlust unter-

schiedlicher Schlamme feststellen.

Der Einfluss der Co-Substrate konnte im direkten Vergleich in Phase V 3b ermittelt werden.
Hier gab es 2 Referenzbehalter von denen einer mit und der andere ohne Co-Substrate be-

trieben wurde. Der FB mit Co-Substraten zeigte eine etwas niedrigere Viskositéat.

Der Einfluss des zerkleinerten Rechengutes auf die rheologischen Eigenschaften konnte nicht
untersucht werden, da es erhebliche technische Schwierigkeiten mit der neu installierten Re-
chengutzerkleinerungsanlage gab (Kapitel 3.1). Zu diesem Thema sind daher leider keine Aus-

sagen maglich.

Ferner konnte der Einfluss der Desintegration mittels Pondus-Verfahren aufgrund betrieblicher
Probleme nur sehr eingeschréankt betrachtet werden, da der Betrieb der Desintegrationsanlage
immer wieder eingestellt werden musste (Kapitel 3.2.3). Bei der Messung zu Beginn der Ver-
suchsphase V2a lag die Viskositat im S1.2 (ohne Desintegration) nur sehr geringfugig unter

der im S1.1 (mit Desintegration). Da hier nur eine Messung vorliegt und die Unterschiede auch
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noch im Schwankungsbereich liegen, kann eine belastbare Aussage dazu nicht getroffen wer-

den.

Der Einfluss der Rheologie auf die Entwasserungsergebnisse ist von besonderem Interesse.
Moshage (2004) konnte einen Zusammenhang zwischen dem Entwasserungsergebnis und
der Flie3grenze sowie insbesondere auch der Viskositét feststellen. Demnach ist das Entwas-
serungsergebnis bei niedrigerer Fliel3grenze und geringerer Viskositét besser. Die hier durch-
gefuhrten Entwasserungsversuche bestétigen diese Aussage. In den Reihenverschaltungen
war die Viskositat im letzten Faulbehdlter einer Reihe immer geringer als im Referenzbehélter
und die Reihenverschaltungen zeigten Giberwiegend eine verbesserte Entwasserbarkeit im Be-
reich von etwa 2 Prozentpunkten TR. Die geringere Viskositat ermdglicht durch die bessere
Entwasserbarkeit damit auch eine geringere Polymerdosierung. Der Einfluss der Polymere

selbst auf die Rheologie wurde nicht untersucht.

3.4.4 Ergebnisse der Dichtemessungen

Die ersten Messungen am Anfang der Phase V2a zeigten im S1.1 (FB 1) eine Dichte von
961 kg/ms3, im S1.2 (FB 2) von 985 kg/m3, im S2 (FB 3) von 970 kg/m3, im S3 (FB 4) von
997 kg/m3 und im R1 (FB 5) von 989 kg/m3 (Abbildung 118). Die Dichte entsprach also maxi-
mal etwa der von Wasser (im S3), war im Durchschnitt aber etwas geringer. Die Dichte ist mit
Desintegration im S1.1 etwas geringer als im S1.2 noch ohne Desintegration. Der R1 liegt als
Referenz etwas Uber dem Mittelwert. Tendenziell nimmt die Dichte also im Verlauf der Rei-

henschaltung zu.

Analog zu den Viskositatsmessungen wurden auch die Proben zur Dichtemessung an unter-
schiedlichen Stellen entnommen. Am R1 zeigte sich dabei eine abnehmende Dichte mit der
Hohe (Abbildung 119). Die Probe aus dem oberen Drittel weist mit etwa 962 kg/m? eine gerin-
gere Dichte als im unteren Drittel mit 989 kg/m?3 auf. Die Probe aus der Spitze unten zeigte mit
1007 kg/m3 eine deutlich h6here Dichte. Moglicherweise war hier aber auch ein gewisser San-
danteil enthalten; die Mitarbeiter auf dem GKW KdéIn-Stammbheim teilten auf Nachfrage mit,
dass es im unteren Bereich leichte Sandablagerungen gébe. Allgemein wiesen die Dichtemes-

sungen relativ groRe Schwankungen auf.
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Abbildung 118: Gemessene Dichte zu Beginn von Versuchsphase V 2a
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Abbildung 119: Vertikale Variation der Dichte im R1 zu Beginn von Phase V 2a

Nachdem die Versuchsphase V2a schon Uber mehrere Monate lief, bestatigte sich die Ten-
denz, dass die Dichte im Verlauf der Reihenschaltung zunimmt (Abbildung 120). Allerdings
zeigten die Dichtemessungen nun eine abnehmende Tendenz von oben nach unten in den

einzelnen Faulbehaltern (Abbildung 121), lediglich die Enthahme am unteren Drittel weicht ab.
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Abbildung 120: Gemessene Dichte in Versuchsphase V2a
1020
—
1000 o —g—
— —— _z===_iY
— — — = —
— 980 4
E
(=]
= 960 -
) —u—\/ 2a S3 (FB 4) ganz chen
5 —eo—\/ 2a S3 (FB 4) oberes Drittel
0O g40 - —\ 2a S3 (FB 4) unteres Drittel
—+—\/ 2a S3 (FB 4) Spitze unten
—a—\/ 2a R1 (FB 5) ganz oben
920 - —eo—\/ 2a R1 (FB 5) oberes Drittel
—1\ 2a R1 (FB 5) unteres Dirittel
—+—\/ 2a R1 (FB 5) Spitze unten
900 T
1 2 3

Messung [-]

Abbildung 121: Vertikale und zeitliche Variation der Dichte in S3 und R1 in Phase V2a

Die Dichtebestimmungen wurden in Versuchsphase V2b daher detaillierter und mit zeitlichem
Verlauf betrachtet. Bereits untersuchte Proben wurden dazu tiber mehrere Stunden im Was-
serbad warmgehalten und dann erneut gemessen, anschlielRend wurde eine geringere Dichte
ermittelt (Abbildung 122 und Abbildung 123).

Grundsatzlich zeigt sich im Verlauf der Reihenschaltung auch hier eine Zunahme der Dichte.
In der Vertikalen ist die Dichte tendenziell im oberen Bereich héher als unten, insbesondere
die Proben aus der Spitze unten weichen deutlich ab.
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Abbildung 122: Gemessene Dichte in Versuchsphase V2b
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Abbildung 123: Vertikale und zeitliche Variation der Dichte in S1.2 und S3 in Phase V2b

Die Dichtemessungen in Versuchsphase V3b zeigen am unteren Drittel ein uneinheitliches

Bild. Die Werte liegen vergleichsweise nah beieinander (Abbildung 124). Im S2 und R1 werden
Maximalwerte zwischen 1008 und 1010 kg/m? erreicht.
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Abbildung 124: Gemessene Dichte in Versuchsphase V3b

Auch in der Vertikalen sind die Tendenzen nicht eindeutig (Abbildung 125). Die Werte des S3

(letzter FB in der Reihe) liegen Uber den entsprechenden des S1 (erster FB in der Reihe).
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Abbildung 125: Vertikale und zeitliche Variation der Dichte in S1 und S3 in Phase V3b

In Versuchsphase V4a zeigen die Werte wieder eine zunehmende Tendenz der Dichte im
Verlauf der Reihenschaltung (Abbildung 126). Der S1 zeigt die niedrigsten Werte, sie steigen
beim S2 und sind beim S3 am hdchsten, die Werte des S4 sind etwas geringer, was an der

Zugabe des Co-Substrates liegen kann. Dessen Werte lieRen sich am Folgetag bei der Kon-
trollmessung jedoch nicht reproduzieren.
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Die Abbildung 127 zeigt, dass im S1 die Dichte in der Spitze unten am hochsten ist und nach

oben hin abnimmt. Im S3 liegen alle Daten sehr eng beieinander und erreichen mit bis zu

1010 kg/m3 (Spitze unten) sehr hohe Werte. Eine Tendenz in der Vertikalen ist nicht erkenn-

bar. Das Niveau im S4 ist etwas niedriger, eine Tendenz in der Vertikalen ist ebenfalls nicht

erkennbar.
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Abbildung 126: Gemessene Dichte in Versuchsphase V4a
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Abbildung 127: Vertikale und zeitliche Variation der Dichte in S1, S3 und S4 in Phase V4a
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3.4.5 Erkenntnisse aus den Dichtemessungen

Die durchgefuhrten Dichtemessungen mit einem Pyknometer nach GAY LUSSAC haben ge-
zeigt, dass die Dichte bei einer Reihenschaltung in der Reihenfolge der Faultirme tendentiell

zunimmt, was vermutlich durch die abnehmende Gasproduktion begriindet ist.

Im Betrieb mit Desintegration wurde eine geringflgig geringere Dichte gemessen als ohne,
allerdings ist diese Feststellung aufgrund der geringen Datengrundlage eher unsicher. Ferner
zeigen die Faulbehalter mit den Co-Substraten nicht eindeutig eine geringere Dichte, was auf-
grund der Fette (mit geringer Dichte) und der tendenziell hdheren Gasproduktion zunachst

vermutet wurde.

Teilweise nahm die Dichte mit der H6he zu, was zunachst unplausibel erscheint. Allerdings
haben eigene friihere Untersuchungen an einer Biogasanlage gezeigt, dass es eine Art Flota-
tionseffekt gibt, indem sich Gasblasen an Feststoffe und Flocken anlagern und das Gemisch
aufsteigt. Bei der Probenahme und anschlieRender Messung sind die (gré3eren) Gasblasen
dann entwichen und das Substrat zeigte eine héhere Dichte an den oberen Probenahmestel-
len. Allerdings waren die Stromungsbewegungen auch deutlich geringer als in diesen Unter-
suchungen. Auch unter Berlcksichtigung der Forderrichtung des Faulschlammmischers

konnte hier kein Zusammenhang erkannt werden.

Wiederholungsmessungen derselben Proben haben eine zunehmende Dichte mit der Zeit er-
kennen lassen; auch diese Beobachtungen sind priméar auf den Einfluss der Gasphase zuriick-
zufiihren. Wurden bereits untersuchte Proben jedoch tber mehrere Stunden im Wasserbad
warmgehalten und dann erneut gemessen, nahm die Dichte wieder ab. Vermutlich entweicht
das entstehende Faulgas erst mit steigender Blasengréf3e und damit zeitverzégert. Darauf hat
auch die Viskositat des Faulschlammes einen erheblichen Einfluss. Die nach mehreren Stun-
den wieder abnehmende Dichte ist vermutlich auf die Bildung von Faulgas mit zunachst sehr

kleinen Blasen zuriickzufuihren, die noch im Schlamm enthalten und nicht entwichen sind.

In den meisten Veroffentlichungen wird die Dichte nur sehr oberflachlich betrachtet, teilweise
werden sehr unterschiedliche Werte ohne Erklarungen oder nachvollziehbare Hintergrundin-
formationen angegeben. Zum Einfluss der Gasphase wurden keine konkreten Angaben ge-
funden. Allerdings ist davon auszugehen, dass insbesondere die kleinen Gasblasen, einen
Einfluss auf die Dichtemessung haben. Die grol3eren Gasblasen werden bei der Probenahme
schneller entweichen, die kleinen verbleiben deutlich langer in der Probe, was durch die ho-

here Viskositat des Faulschlamms (im Vergleich zu Wasser) beglnstigt wird.

Die hier durchgefiihrten Messungen haben Maximalwerte von etwa 1010 kg/m?3 gezeigt, dieser
Wert wurde daher fir die mehrphasigen Stromungssimulationen verwendet. Fir die einphasi-

gen Berechnungen wurde ein Wert von 1000 kg/m?3 gewahlt, der damit einen entsprechenden
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Gasphasenanteil beinhaltet. Karim et al. (2007) beriicksichtigten eine Dichte von 1001 kg/m3
und 1005 kg/m3.

3.4.6 Ergebnisse der Stromungsberechnungen

3.4.6.1 Modellaufbau und Randbedingungen

Der Modellaufbau sowie die Berechnungen wurden auf einer leistungsfahigen Workstation
durchgefuhrt. Die Geometrieerstellung erfolgte mit der Software AutoCAD (Fa. Autodesk) und
die Vernetzung, Berechnung und Auswertung erfolgte mit dem kommerziellen Programmsys-
tem ANSYS Academic Research (Fa. Ansys). Die Stromungsberechnungen wurden mit dem
Programm ANSYS Fluent (Version 18.0 bis 2020R1) durchgefihrt, das den eigentlichen Re-
chenkern (Solver) darstellt. Als Betriebssystem wurde Windows 10 Professional (Fa. Micro-
soft) verwendet.

Aufgrund der komplexen, dreidimensionalen Strémungsvorgange, erfolgten die Berechnungen
auch mit einem dreidimensionalen Modell. Dazu wurde zunachst ein Volumenmodell auf Basis
von Zeichnungen der StEB aufgebaut und anschlieRend der Stromungsraum mit Volumenele-
menten (Hexaeder und Tetraeder) unterschiedlicher, der 6rtlichen Geometrie und Strémung
angepassten Grof3e (von 2 cm bis in den Dezimeterbereich), gefillt. Dabei wurden Details, die
fur die Untersuchung nicht relevant sind bzw. nur zu vernachlassigbaren Abweichungen fuh-
ren, vereinfacht oder auch ganz weggelassen. Dazu zahlten hier beispielsweise Rohrflansche,

Befestigungselemente und Abspannungen (Abbildung 128).

Abbildung 128: Volumenmodell des Faulbehalters (links) und Details der Vernetzung (rechts)
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Betrachtet wurde in den Berechnungen der Betrieb mit interner Zirkulation (200 m3/h) und Be-
trieb des Faulschlammmischers (aufwérts oder abwérts mit 3600 m3/h). Die rheologischen Ei-
genschaften der Faulschlamme (niedrige und hohe Viskositéat) gingen tber Parameter der An-
passungsfunktion nach HERSCHEL-BULKLEY in die Berechnungen ein (Tabelle 4).

Bei den Zulaufdiisen fir die interne Zirkulation handelt es sich um 6 abgewinkelte Rohrleitun-
gen (90°) DN 250, den Ablauf bildet eine Rohrleitung DN 300. Die Anordnung mit den Bezeich-

nungen sind in Abbildung 129 dargestellt.
Zulauf 3
Q *

Abbildung 129: Details der Zu- und Ablaufe der internen Zirkulation

Zulauf 6
)

7

Da ein Modell immer einen Ausschnitt aus der Natur darstellt, miissen an seinen Begrenzun-
gen entsprechende Bedingungen, die sogenannten Randbedingungen, festgelegt werden. Fir
die Zulaufdiisen wurde die mittlere Stromungsgeschwindigkeit vorgegeben, so dass mit dem
bekannten FlieRquerschnitt der vorgegebene Durchfluss definiert ist. Der Ablauf wurde tber
eine Druckrandbedingung definiert. Die Forderung des Faulschlammmischers wurde tber eine
Geschwindigkeitsvorgabe im Bereich des Schraubenschauflers (Axialpumpe) realisiert.

Zur Turbulenzmodellierung kommen fir ingenieurméRige Fragestellungen Ublicherweise sta-
tistische Turbulenzmodelle zur Anwendung, die die Auswirkungen der turbulenten Stromungs-
bewegung auf die mittleren Stromungsgré3en nachbilden. Das bekannteste und gebréauch-
lichste ist das k-e-Modell, bei dem die Transportgleichungen fur k (kin. Energie) und ¢ (Dissi-
pation) aus den Navier-Stokes-Gleichungen hergeleitet werden. Es sind jedoch zusatzlich
schlieBende Modellannahmen erforderlich, um das System I6sen zu kénnen. Die empirischen
Konstanten dieses Modells wurden durch umfangreiche Versuche ermittelt und sind fur einen
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grolien Anwendungsbereich geeignet, sie kénnen jedoch auch verandert werden. Grundsatz-
lich gilt, dass die Turbulenzparameter nicht manuell eingestellt werden missen, sondern aus

den jeweiligen Strémungsbedingungen automatisch entwickelt werden.

AulBer dieser Standardversion existieren noch eine Reihe modifizierter k-¢-Modelle, wie das
Realizable-k-¢-Modell, das sich von der Standardversion im Wesentlichen in 2 Punkten unter-

scheidet:

e das Modell enthalt einen neuen, verbesserten Ansatz zur Bestimmung der turbulenten

Viskositat,

e esexistiert ein verbesserter Ansatz fir die Bestimmung der Dissipationsrate, dabei wird
g von einer exakten Gleichung fir die effektive Wirbelbewegung und -variation abge-

leitet.

Ein wesentlicher Vorteil ist dabei, dass das Ausbreitungsverhalten von Freistrahlen genauer
abgebildet werden kann. Weiterhin kénnen Stromungen mit starken Umlenkungen besser be-
rechnet werden und das Verhalten von Grenzschichten mit unglinstig hohen Druckgradienten

und Ablésungen wird exakter wiedergegeben.

Aufgrund dieser Vorteile erfolgten die Berechnungen in diesen Untersuchungen als Nichtnew-
tonsches Fluid mit diesem Realizable-k-e-Modell. Das Modell ist allerdings etwas recheninten-

siver als die Standardversion des k-g-Modells.

3.4.6.2 Einphasige Berechnungen (stationar)

Die Berechnungen erfolgten zunéchst einphasig mit einer Dichte von 1000 kg/m3, so dass hier

ein gewisser Gasphasenanteil bereits berlcksichtigt ist.

Im bisherigen Normalbetrieb ist grundséatzlich nur immer eine der sechs Zulaufdisen in Betrieb
(zeitlich getaktet), so dass diese 6 Betriebsweisen untersucht werden sollten. Ferner stellte
sich die Frage nach dem Stromungsregime, wenn mehrere DlUsen gleichzeitig laufen. Es
wurde daher auch eine Variante betrachtet, bei der alle 6 Dlisen gleichzeitig in Betrieb sind
(mit jeweils 1/6 der Zuflussmenge). Durch die Kombination mit jeweils beiden Férderrichtungen
des Faulschlammmischers (aufwérts und abwarts) sowie hoher und niedriger Viskositat erga-

ben sich damit insgesamt 28 Berechnungen.

Beim Betrieb einer einzelnen Zulaufdise ist das grundsatzliche Stromungsregime immer ahn-
lich, die Austrittsgeschwindigkeit betragt dabei etwa 1,15 m/s. Abbildung 130 und Abbildung

131 zeigen die berechneten Pfadlinien am Beispiel des Betriebs der Zulaufduse 1.

Der sich hinter der Zulaufdiise ausbildende Freistrahl beschleunigt auch umgebenden
Schlamm mit und trifft schnell auf die Faulbehélterwand, an der er dann entlangflief3t. Aufgrund

der runden Form des Faulbehdlters sowie des tangentialen Zuflusses, entsteht daher zunachst
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eine kreisférmige Stromung. Durch den Betrieb des Faulschlammmischers kommt eine verti-
kale Komponente hinzu, sodass durch die Uberlagerung immer eine spiralférmige Stromung
unterschiedlich starker Auspragung entsteht. Aufgrund der Eiform wird der anliegende Strahl
auch dann aufwarts gezwungen, wenn der Faulschlammmischer aufwarts férdert und damit
der Bewegung entgegenwirkt. Das andert sich erst beim gleichzeitigen Betrieb aller Zulaufdi-

sen.
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Abbildung 130: Berechnete Pfadlinien von Zulaufdise 1 und Mischer, Mischerrichtung abwarts

(hohe Viskositét links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 131: Berechnete Pfadlinien von Zulaufdiise 1 und Mischer, Mischerrichtung auf-

warts
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(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)

Im oberen Bereich des Faulbehdlters bildet sich ein kreisformiger Wirbel aus, wenn der Mi-

scher aufwarts fordert (Abbildung 132). Bei hoher Viskositat fallt er etwas kleiner aus, als bei
niedriger Viskositat.

>
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Abbildung 132: Berechnete Pfadlinien im oberen Bereich bei Betrieb der Zulaufdiise 1,

Mischerrichtung aufwérts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)

Fordert der Mischer abwarts, bildet sich in der Spitze unten ein deutlich kleinerer Wirbel aus,

er ist ebenfalls bei hoher Viskositat etwas kleiner als bei niedriger Viskositat (Abbildung 133).

.& ‘ l\!\ ' Jl E(:ll?  :

Abbildung 133: Berechnete Pfadlinien im unteren Bereich bei Betrieb der Zulaufdise 1,

Mischerrichtung abwarts
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(hohe Viskositét links, niedrige Viskositat rechts)

Da es nur einen Ablauf gibt, hangt die Lange des FlieBwegs primar davon ab, welche Zulauf-
diuse in Betrieb ist. Beim Zulauf 1 ist er damit entsprechend lang, verkirzt sich aber deutlich
insbesondere bei den Zulaufdisen 5 und 6. Beim Betrieb der Zulaufdiise 5 kommt es damit zu
einem hydraulischen Kurzschluss, denn ein Teilstrom flie3t direkt dem Ablauf zu. Der Zulauf 6
ist dem Ablauf zwar noch naher, jedoch flie3t der Freistrahl aus Diise 6 unterhalb der Ablauf-
offnung vorbei (Abbildung 134).

st

ADEMI

| |
Abbildung 134: Berechnete Pfadlinien von Zulaufdiise 5 (links) und Zulaufdlise 6 (rechts),

Mischerrichtung abwaérts, hohe Viskositét

Sind alle 6 Dusen gleichzeitig in Betrieb, reduziert sich die Austrittsgeschwindigkeit des
Schlamms entsprechend auf etwa 0,19 m/s. Die Pfadlinien dieser Berechnungen sind in Ab-
bildung 135 und Abbildung 136 dargestellit.

Fordert der Mischer abwarts, wandern die Freistrahlen hinter den Diisen bei hoher Viskositat
an der Behalterwand aufwarts, der Schlamm flieRt dann durch das Mischerrohr zur Spitze
unten und anschlieBend im Innern des Faulbehélters wieder nach oben. Bei niedriger Viskosi-
tat dagegen, wird auch der innere Bereich direkt nach den Zulaufdiisen beaufschlagt, dieser
Schlammanteil flieRt Gberwiegend nach unten, vermischt sich mit dem Schlamm aus dem

Mischerrohr und steigt auRen an der Behalterwand wieder aufwarts.

Fordert der Mischer aufwarts, stromt der Schlamm mit hoher Viskositdt nach Verlassen der
Dusen in Richtung Spitze unten und wird durch den Mischer aufwérts transportiert. Lediglich
in einem kleinen Bereich an der &ufReren Behalterwand flie3t der Schlamm dann dem Ablauf

zu. Ein grol3er Teil des oberen Faulbehdlterbereichs wird damit nur schlecht und langsam
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durchflossen. Ist die Viskositat niedrig, flie3t ein Teil an der Behalterwand nach oben, ein an-
derer der Spitze unten zu. Der nach dem Mischer oben austretende Schlamm flie3t dann an

der Behalterwand nach unten und bewirkt einen groRen Wirbel im oberen Behélterbereich.
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Abbildung 135: Berechnete Pfadlinien von Zulaufdise 1 - 6 und Mischer, Mischerrichtung ab-

warts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 136: Berechnete Pfadlinien von Zulaufdise 1 - 6 und Mischer, Mischerrichtung auf-

warts

(hohe Viskositét links, niedrige Viskositat rechts)
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Erganzend sind die berechneten Pfadlinien ausgehend von den jeweiligen Zulaufdisen fir alle

28 Berechnungen in Kapitel 7.4.1 dargestellt.

Selbst die einphasigen und stationaren Berechnungen zeigen damit eindrucksvoll, dass be-
sonders im inneren Bereich des Faulbehdlters die Fliel3richtung (bei sonst gleichen Randbe-
dingungen) wesentlich von der Viskositat abhéngt. Ganz allgemein ist die Stromung im Detail
nicht so gleichm&Rig und hinsichtlich der Richtung auch nicht so eindeutig, wie oft angenom-

men wird.

Die Stromungsberechnungen sollten auch Aussagen zum Verweilzeitverhalten hinsichtlich der
Auswahl der Diusen (interne Zirkulation) ermdglichen. Zum Vergleich wurden daher fir alle 28

Berechnungen auch numerische Tracerversuche durchgefiihrt.

Aus Griunden der Rechenzeit, kénnen jedoch nicht mehrere Tage oder gar Wochen mit insta-
tionaren Berechnungen abgebildet werden. Daher wurde ein stationdres Stréomungsfeld als
Grundlage verwendet, die Strémungsberechnung ausgeschaltet und der Tracer dann tber das
.eingefrorene” Stromungsfeld berechnet. Mit dieser Vorgehensweise wurde ein Zeitraum von

10 Tagen betrachtet.

Der Tracer wurde mit einem fiktiven Wert von 1.000 mg/L als sogenannter ,Pulse input‘ nach
Levenspiel (1999) am Zulauf vorgegeben. Bei einer Zugabedauer von 5 min und einem Zufluss
von 200 m3/h, ergibt sich damit eine Masse von 16,667 kg, was beispielsweise einer passen-
den Menge fur Lithiumchlorid entsprache.

Die folgenden Abbildungen stellen die Tracerkonzentration am Ablauf als Antwortsignal ge-
geniiber. Dabei dient Abbildung 137 als Ubersicht und Vergleich der berechneten Tracerver-
laufe (grau gefarbt) mit einem ideal durchmischten Rihrkessel (rote Linie). Es wird deutlich,

dass einige Zulaufszenarien einem ideal durchmischten Rihrkessel sehr nahekommen.

2,0

—
v
1

Konzentration [mg/L]
o -
ké)| [=]

o
o
L

0 24 48 72 96 120 144 168 192 216 240
Zeit [h]

Abbildung 137: Vergleich der berechneten Tracerverlaufe mit einem idealen Rihrkessel (rot)
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Im Betrieb der Zulaufduse 1 zeigt sich, dass das Antwortsignal bei beiden Varianten mit nied-
riger Viskositat etwas schneller ankommt, als mit hoher Viskositét (Abbildung 138). Tendentiell
ist das ein kleiner Nachteil, allerdings sind auch diese Werte unkritisch, da der FlieRweg von
der Zulaufdiise bis zum Ablauf sehr lang ist.

Auch der Betrieb des Zulaufs 2 ist unproblematisch, die Spitzen kommen erwartungsgeman
etwas schneller an und (bis auf die Kombination von niedriger Viskositat und dem abwarts
fordernden Mischer) steigt der Scheitelwert (Abbildung 139).
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Abbildung 138: Berechnete Tracerverlaufe bei Betrieb der Zulaufdise 1
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Abbildung 139: Berechnete Tracerverlaufe bei Betrieb der Zulaufdise 2

Der Trend nimmt im Betrieb des Zulaufs 3 weiter zu, der Scheitel wird noch schneller erreicht
(Abbildung 140). Die Kombination aus niedriger Viskositat und aufwarts forderndem Mischer

bleibt auch hier etwas unginstiger.
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Im Betrieb der Zulaufdiise 4 wird ebenfalls der Scheitel bei der Kombination aus niedriger
Viskositat und aufwarts férderndem Mischer schnell zuerst erreicht, allerdings ist der Scheitel
bei Abwartsfoérderung und hoher Viskositat nun héher (Abbildung 141).
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Abbildung 140: Berechnete Tracerverlaufe bei Betrieb der Zulaufdiise 3
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Abbildung 141: Berechnete Tracerverlaufe bei Betrieb der Zulaufdiise 4

Der Betrieb der Zulaufdiise 5 ist als unglinstigste Variante anzusehen, bereits die vorange-
gangene Auswertung der Pfadlinien zeigte einen hydraulischen Kurzschluss. Die Abbildung
142 bestatigt dies.

Der Zulauf 6 ist dagegen deutlich besser, obwohl er noch nédher am Ablauf liegt. Da der aus-
tretende Strahl jedoch deutlich unterhalb der Ablauf6ffnung vorbeifliel3t, entsteht hier kein hyd-
raulischer Kurzschluss. Die hohere Viskositat ist hier in geringem Mal3e nachteilig (Abbildung
143).
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Abbildung 142: Berechnete Tracerverlaufe bei Betrieb der Zulaufdiise 5
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Abbildung 143: Berechnete Tracerverlaufe bei Betrieb der Zulaufduse 6

Der Betrieb von allen 6 Dusen gleichzeitig zeigt ein uneinheitliches Bild; wahrend sich bei Auf-
wartsférderung mit niedriger Viskositat und Abwartsforderung mit hoher Viskositét ein ungins-

tiges Bild zeigt, sind die anderen Kombinationen vorteilhaft (Abbildung 144).

Die Tracerberechnungen zeigen, dass mdéglichst die Zuldufe 1, 2 und 6 betrieben werden soll-
ten, da sie einem ideal durchmischten Rihrkessel nahekommen und einen mdglichst langen
FlieBweg bewirken. Die Betrachtung eines schlecht bzw. ungenutzten Volumens als soge-
nanntes Totvolumen ist aufgrund der Uberlagerung durch den Faulschlammmischer komple-
xer, dazu missten mehrere Rihrkessel hintereinander betrachtet werden. Da die Tracerkur-
ven, insbesondere der empfohlenen Zuldufe, nach kurzer Zeit nahezu parallel zur idealen
Kurve verlaufen ohne starker abzufallen, kann davon ausgegangen werden, dass der unge-
nutzte Anteil (Totvolumen) sehr gering ist und damit grundséatzlich eine gute Durchmischung

gegeben ist. Ein hydraulischer Kurzschluss tritt unter allen 4 Randbedingungen lediglich beim
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Betrieb der Zulaufdiise 5 auf, da dann immer ein Teil des Schlammes auf kurzem Weg dem
Ablauf zuflieBt. Immer noch ungiinstig, aber etwas besser wird die Situation beim Zulauf 4.

Beim Betrieb aller 6 Diisen gleichzeitig gibt es ebenfalls zwei ungiinstige Betriebsarten (s.0.).
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Abbildung 144: Berechnete Tracerverlaufe bei Betrieb der Zulaufdiisen 1 bis 6

3.4.6.3 Mehrphasige Berechnungen (instationar)

Die in der Literatur vertffentlichten Ergebnisse unterschiedlicher Stromungsberechnungen an-
aerober Reaktoren erfolgen Ublicherweise stationar und einphasig, so wie auch hier im voran-

gegangenen Kapitel erlautert.

Da es sich bei Faulschlammen jedoch eindeutig um ein Mehrphasengemisch handelt, lassen
sich die in diesen Untersuchungen gemachten Beobachtungen hinsichtlich der Gasphase so-
wie der variierenden Viskositat in der Vertikalen mit einphasigen Berechnungen nicht erklaren
und realitatsnah nachbilden. Das ist nur mit mehrphasigen Modellen moglich. Allerdings sind
mehrphasige und instationdre Berechnungen erheblich rechenintensiver als einphasige Be-
rechnungen, und es liegen im Detail die dazu erforderlichen Informationen insbesondere be-
zuglich der Gasblasen sowie der Schlammflocken nicht vor. Den Berechnungen liegen daher

Annahmen zugrunde, die nicht durch Versuche oder Messungen ermittelt wurden.

Fur die mehrphasigen Berechnungen galten grundséatzlich dieselben Randbedingungen, wie
fur die einphasigen. Fir die Dichte des Schlamms wurde jedoch ein héherer Wert von
1010 kg/m?3 verwendet, da hier kein Gasphasenanteil pauschal beriicksichtigt wurde. Fir die
Gasphase selbst wurde einheitlich ein Wert von 1,224 kg/m3 beriicksichtigt, der auf einer Mi-
schung von 60 % CH4 und 40 % CO; beruht. Der Gasblasendurchmesser wurde zwischen
0,1 mmund 5 mm variert, in den exemplarisch dargestellten Berechnungen wurden 1 mm oder

3 mm verwendet. Im realen Faulbehdlter ist ein breites Spektrum vertreten und die Blasen
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verandern sich auch u.a. durch den hydrostatischen Druck. Ferner kdnnen bei hoheren Scher-
kraften groRe Blasen zerteilt werden oder viele kleine vereinigen sich zu wenigen groRen. Ver-
wendet wurde das Euler-Euler-Mehrphasenmodell, das fiir jede Phase ein eigenes Druck- und
Geschwindigkeitsfeld berechnet und damit gegentber einfacheren Mixture-Modellen entspre-

chend aufwendiger ist.

Zusatzlich wurde mit Quelltermen eine gleichméaRige Gasproduktion im gesamten Faulbehél-
ter modelliert. Im Mittel betrug sie fur alle 5 Faulbehélter etwa 35.500 Nm3/d und damit
7.100 Nm?3/d pro FB. Allerdings zeigte sich in den Versuchsphasen eine erhebliche Bandbreite
von 828 Nm3/d beim S3 in V3a bis zu 23.716 Nm3/d im S1 in V4b.

Aufgrund der erforderlichen Rechenleistung wurde teilweise mit vereinfachten Modellen gear-
beitet, die einen 30°-Ausschnitt betrachten und keine interne Zirkulation besitzen. Der fur die
wesentliche Durchmischung in der Vertikalen eingesetzte Faulschlammmischer wurde selbst-
verstandlich berucksichtigt.

Abbildung 145 und Abbildung 146 zeigen die Volumenanteile der Schlammphase im Bereich
von 90 his 100 % (1 = 100 %) einer mehrphasigen Berechnung mit diesem Teilmodell. Dabei
Zeigte sich, dass die Gasphase je nach Gasblasengrofie und Volumenkonzentration zu einer
signifikanten Beeinflussung der Strémung filhren kann. So kehrt sich beispielsweise in der

Spitze unten die Strémungsrichtung in Nahe der Leitung des Faulschlammmischers um.
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Abbildung 145: Berechnete Schlammvolumenanteile im Teilmodell mit 1 mm Gasblasen,

Mischerrichtung abwarts (hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 146: Berechnete Schlammvolumenanteile im Teilmodell mit 3 mm Gasblasen,

Mischerrichtung abwarts (hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)

Die dargestellten Volumenanteile zeigen ebenfalls deutlich eine Variation in der Vertikalen, bei
der die Schlammphase einheitlich nach oben ab- und die Gasphase entsprechend zunimmt.
Diese Tatsache scheint plausibel zu sein, jedoch haben die durchgefiihrten Messungen nur in
einigen Fallen diese Schichtung gezeigt. Auch Variantenrechnungen mit geénderter Forder-
richtung des Faulschlammmischers (Abbildung 147), andere Gasblasendurchmesser oder

eine geanderte Gasproduktion, konnten die Beobachtungen nur teilweise nachbilden.
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Abbildung 147: Berechnete Schlammvolumenanteile im Teilmodell, Mischerrichtung aufwarts

(niedrige Viskositat mit 1 mm Gasblasen links, hohe Viskositat mit 3 mm Gasblasen rechts)
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Auch die sehr aufwandigen Modellierungen mit dem gesamten Modell und der internen Zirku-
lation zeigen kein grundsatzlich anderes Verhalten beziiglich der Phasenverteilung in der Ver-
tikalen (Abbildung 148). Durch die instationare Berechnung variiert die Strémung mit jedem

Zeitschritt im Detail ebenso wie in der Realitat.
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Abbildung 148: Berechnete Schlammvolumenanteile im Gesamtmodell zu verschiedenen Zeit-

punkten

(Mischerrichtung aufwarts, niedrige Viskositat mit 1 mm Gasblasen)

3.4.7 Erkenntnisse aus den Stromungsberechnungen

Die Berechnungen zeigen, dass die Stromung in den Faulbehéltern nicht so ideal und gleich-
mafig ist, wie oft angenommen wird. Grundsatzlich bildet sich aufgrund der runden Form des
Faulbehalters sowie des tangentialen Zuflusses zunéchst eine kreisférmige Strdomung aus.
Durch die Uberlagerung mit der vertikalen Komponente des Faulschlammmischers entsteht

damit eine spiralférmige Strémung unterschiedlich starker Ausformung.

Da die rheologischen Untersuchungen erhebliche Unterschiede der Viskositat wiederholt auch
innerhalb der jeweiligen Faulbehélter zeigten, erfolgten die Berechnungen jeweils mit der nied-
rigsten und hochsten gemessenen Viskositat. Dabei zeigte sich, dass sich die Stromungsrich-
tung in Teilbereichen des Faulbehélters aufgrund der unterschiedlichen Viskositat sogar um-
kehrte (bei sonst gleichen Randbedingungen). Auch die numerischen Tracerversuche zeigten

Unterschiede in Abhangigkeit von der Viskositat.

Vielfach zeigen die Berechnungen eine gute Durchmischung der Faulbehélter. Es sollten mog-
lichst die Zulaufe 1, 2 und 6 betrieben werden, da sie einem ideal durchmischten Riihrkessel

nahekommen. Der Betrieb des Zulaufs 5 bewirkt dagegen einen hydraulischen Kurzschluss.
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Grundsatzlich sollte sich der Ablauf nicht in unmittelbarer Nahe des Zulaufs befinden (insbe-

sondere nicht in Fliel3richtung).

Die instationaren Mehrphasenberechnungen zeigen, dass sich auch durch die Gasphase (je
nach GasblasengréRe und Volumenkonzentration) in Teilbereichen die Stromung umkehren

und das gesamte Strémungsregime beeinflussen kann.

Die berechneten Phasenanteile zeigen deutlich eine Variation in der Vertikalen, bei der die
Schlammphase einheitlich nach oben ab- und die Gasphase entsprechend zunimmt. Die
durchgefuihrten Messungen haben jedoch meist keine eindeutige Tendenz in der Vertikalen

erkennen lassen.

Zu empfehlen ist hier die Betrachtung unterschiedlicher und auch variierender Gasblasen-
durchmeser innerhalb einer Berechnung. Eine Mdglichkeit dazu kénnten Modelle auf Basis
von Populationsbilanzen sein, die mehrere Grof3en in unterschiedlichen Klassen oder Uber
Momentenmethoden abbilden kénnen. Dabei kann auch die Zerteilung von einzelnen Blasen

und deren Vereinigung modellhaft berticksichtigt werden.

Empfehlenswert ware weiterhin eine differenzierte Berticksichtigung der Schlammeigenschaf-
ten, bei der zwischen Wasser und Schlammflocken unterschieden wird und die Flocken ihre
Eigenschaften noch andern kdnnen. Der numerische Aufwand dafir darf jedoch nicht unter-
schatzt werden. Nicht zuletzt stellt sich auch die Frage nach den Grundlagendaten, die daftr

erforderlich waren.

Ferner sind Flotationseffekte sehr wichtig, wobei sich Gasblasen an Schlammflocken und

Feststoffe anlagern und gemeinsam aufschwimmen.

Auch wenn die mehrphasigen Berechnungen die gemessene Schichtung noch nicht in allen
Details reproduzieren konnten, so haben sie doch gezeigt, dass die Gasphase einen signifi-
kanten Einfluss auf das Strémungsregime haben kann. Dies ist insbesondere bei der hier un-
tersuchten mehrstufigen Faulung relevant, da die einzelnen Faulbehalter eine sehr grof3e
Bandbreite hinsichtlich der Gasproduktion und damit auch des Volumenanteils der Gasphase

aufweisen.
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3.5 Reaktionskinetische Simulation des Faulprozesses

Der Abbaugrad in der Faulstufe wird fir die untersuchten Versuchsphasen (V1-V4) mit Hilfe
der dynamischen Simulation tberprift und bewertet. Hierauf aufbauend werden Variantenun-
tersuchungen zu den grundsatzlichen Abhangigkeiten und Einflussfaktoren einer mehrstufigen
Faulung am Beispiel einer konventionellen Klaranlage mit einer Einwohnerbelastung von
500.000 E durchgefihrt.

3.5.1 Aufbau des Simulationsmodells

Fur die dynamische Simulation der Faulungsstufe wird die aktuelle Simulationssoftware
Simba# in der Version 2.1 verwendet. Als Modellgrundlage wird das Siegrist-Modell verwen-
det. Die Hauptprozesse, die in dem Modell von Siegrist betrachtet werden, sind die Hydrolyse
und der anaerobe Abbau der partikularen organischen Stoffe, die Bildung von Faulgas, die
pH-Wert Anderung und das NHa/NHs-Gleichgewicht. Eine detaillierte Beschreibung der Pro-
zesse der Schlammfaulung ist bei Siegrist (1993) zu finden.

In Abbildung 149 und Abbildung 150 ist der Aufbau des Simulationsmodells fiir die 4 Versuchs-
phasen dargestellt. Als Eingangsdaten werden der Uberschussschlamm aus der Hochlaststufe
(HLB) sowie der Schwachlaststufe (SLB) und die Co-Fermente bertcksichtigt. In den Ver-
suchsphasen, in denen die Desintegration betrieben wurde, erfolgt die Zugabe des Uber-
schussschlamms Uber den Zulaufblock Desintegration.
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Abbildung 149: Aufbau des Simulationsmodells in Simba# fur die 4 Versuchsphasen
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Abbildung 150: Aufbau des Simulationsblocks fiir die Eingangsdaten

Die einzelnen Schlammstrome werden lUber die Parameter CSB, N, P und Q beschrieben. Die
vorliegenden kontinuierlichen online-Messungen basieren auf dem TR-Gehalt und dem Volu-
menstrom. Die Umrechnung von TR-Gehalten in CSB-, N- und P-Konzentrationen erfolgt tiber
zusatzlich erhobene Stichproben. In Abbildung 151 sind die Verhaltniswerte zwischen dem
TR-Gehalt und den Eingangsparametern fir die Simulation dargestellt. In Tabelle 5 sind die
gewahlten Umrechnungsfaktoren zusammengefasst. Fur die Co-Fermente liegen keine Mes-
sungen vor, so dass anhand von Literaturdaten eine CSB-Konzentration von 70.000 g/ms3, ein
N/CSB-Verhéltnis von 0,04 und ein P/CSB-Verhaltnis von 0,005 angesetzt wurden. Die
Schlammstrome werden in einem Fraktionierungsblock zuerst in die Fraktionen des Activated
Sluge Modell Nol1 (ASM1- Modell) und in einem zweiten Fraktionierungsblock von ASM1 in
die Fraktionierung fur das Faulungsmodell von Siegrist umgewandelt. Die Beschickung als
auch der Abzug der 5 Faulbehélter mit einem Volumen von je 11.000 m3 wird lber je 4 Be-
schickungs-/Abzugsblécke je Versuchsphase vorgegeben, so dass ein Modell fur alle Ver-

suchsphasen verwendet werden kann.

Tabelle 5: Umrechnungsfaktoren fir die Schlammstrome

OTR/TR [-] CSB/TR[] N/TR [-] PITR[]

HLB-Schlamm 0,78 1,18 0,027 0,009

SLB Schlamm 0,73 1,00 0,064 0,035
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Abbildung 151: Verhaltniswerte fir oTR, CSB, N und P zu TR tber den Versuchszeitraum
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3.5.2 Modellabgleich

Das Simulationsmodell wird anhand der 4 Versuchsphasen kalibriert. Hierbei wird die Zulauf-
fraktionierung des Simulationsmodells angepasst, um eine Ubereinstimmung zwischen simu-
lierten und gemessenen Werten zu erreichen. In Tabelle 6 sind die gewahlten Faktoren fiir die
Fraktionierung des Zulaufvolumenstroms zum ASM1 und in Tabelle 7 fir die Umwandlung

vom ASM1 zu Siegrist dargestellt.

Tabelle 6: Gewahlte Faktoren fir den Fraktionierungsblock der Zulaufschlammstrome

HLB SLB DES Co-Fer.
gCsB/
CSB zu oTS (acop,vss) 1,51 1,37 1,37 1,45
gTSS
gCsSB/
TS zu CSB (axtss,cop) 0.78 1.0 1 1
gTSS
oTS (fs) - 0,18 0,28 0,28 0,05
inert geloster CSB (fs) - 0,0007 0,0007 0,0007 0,0007
Inerte partikulérer CSB (fa) - 0,22 0,28 0,22 0,05
Ssvon CSBab (fcss) - 0,10 0,05 0,05 0,9
Biomasse von CSBabb (aBH,copbio) - 0,05 0,30 0,30 0,05
Alkalinitat (Sai) - 10 10 10 10
P von CSBelim (apr,css) - 0,002 0,002 0,002 0,002

Tabelle 7: Gewahlte Faktoren fir den Fraktionierungsblock ASM 1 zu Siegrist

HLB SLB DES Co-Fer.
pH-Wert - 7 7 7 7
Umrechnung von Ss zu Saa (SSsaa) - 0,3 0,3 0,3 0,3
Umrechnung von Ss zu Sra (SSsFa) - 0,45 0,45 0,45 0,45

Der Einfluss der Desintegration auf die CSB-Verfugbarkeit im Faulbehélter wird im Simulati-
onsmodell durch einen geringeren inerten partikularen CSB berlcksichtigt. Der Einfluss der
Desintegration auf den Gasertrag wahrend der Versuchsphasen ist aufgrund von technischen
Problemen bei der Erwarmung des SLB-Schlamms gering. Untersuchungen von Toutian et al.

(2019) und Wilson and Novak (2009) zur thermischen Desintegration weisen bei Temperatu-
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ren von 130°C eine Erh6hung der leichtabbaubaren Stoffe von 8-20% auf. Im Simulationsmo-
dell wird eine Reduzierung des inerten partikularen CSBs um 6% von 0,28 auf 0,22 angesetzt,

um den verbesserten Abbau abzubilden.

Mit den gewahlten Parametern kénnen die mittleren Gasertrage sowie die TR und oTR-Ge-
halte fur den Parallelbetrieb (Versuchsphase V1) gut abgebildet werden (Abbildung 171 und
Abbildung 172). Die starke Variabilitdt des Gasertrags kann nicht abgebildet werden. Die Mes-
sungen weisen eine hohe Korrelation des Gasertrags mit der sequentiellen Beschickung der
Faulbehalter auf. Dies weist zum einen auf einen hohen Anteil an leicht verfigbaren Stoffen
aus dem HLB-Schlamm hin, zum anderen, dass durch die Beschickung eine héhere Durchmi-
schung des Faulbehélters vorliegt und der Gasertrag erhoht wird. Der hohe Anteil an leicht
verfugbaren Stoffen und damit verbunden eine hohere Variabilitat des Gasertrags kann im
Modell von Siegrist nur durch einen hohen Anteil an geldsten Stoffen abgebildet werden. Dies
fuhrt jedoch zu einer geringen Ubereinstimmung zwischen dem gemessenen und dem simu-
lierten TR-Gehalt im Zulauf der Anlage und wird daher nicht weiter beriicksichtigt. Fir den
Modellabgleich wurde die Hydrolyserate auf 0,5 1/d erhéht, um den hohen Gasertrag in der
ersten Stufe abzubilden.
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agen aufgetragen

Mit der Umstellung der Faulung von einem Parallelbetrieb auf den kombinierten Reihenbetrieb

(V2) erhoht sich die Raumbelastung in der ersten Stufe von im Mittel 1,2 (Referenzreaktor) auf
2,3 kg oTR/(m3*d) und damit auch der Gasertrag (Abbildung 174). Durch die parallele Beschi-
ckung von zwei Reaktoren ist die hydraulische Aufenthaltszeit mit 17 d noch relativ hoch, und

ein stabiler Faulungsbetrieb kann gewdahrleistet werden. In der zweiten und dritten Stufe redu-

Ziert sich der Gasertrag deutlich. Die simulierte Gasmenge in Stufe 2 liegt Gber der gemesse-

nen Gasproduktion. Dies kann zum einem an der héheren Umsetzung in der Stufe 1 und zum
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anderen auf eine ungenaue Gasmessung aufgrund der geringeren Gasmengen als ublich bei
Parallelbetrieb zurtickgefuhrt werden. In der Summe ist jedoch die simulierte Gasproduktion
um ca. 4 % geringer als beim Parallelbetrieb. Die Messwerte weisen auch nur eine geringe

Veranderung der Gasertrage auf (Kapitel 3.2.10).
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In Abbildung 175 ist die TR- und oTR-Ablaufkonzentration der letzten Stufe (S3) dem Refe-
renzreaktor gegentbergestellt. Es kann wie in den groftechnischen Versuchen eine deutli-
che Verbesserung des oTR-Abbaus um 12 % in der Simulation festgestellt werden. Die ge-
messenen oTR-Ablaufkonzentrationen weisen gegentber der Simulation deutlich starkere
Schwankungen auf. Dies ist vermutlich auf Kurzschlussstréme und Schwierigkeiten, eine ho-

mogene Schlammprobe zu nehmen, zurlckzufuhren.
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Die dreistufige Reihe zeigt &hnliche Ergebnisse wie die Versuchsphase 2 (siehe Abbildung
156 bis Abbildung 157 mit Desintegration sowie im Anhang Abbildung 226 und Abbildung 227
ohne Desintegration ). Mit der Reihenschaltung erhéht sich der Gasertrag in der ersten Stufe
und reduziert sich deutlich in der zweiten und dritten Stufe. Die Gasproduktion der dreistufigen
Reihe liegt etwas Uber der Gasproduktion fur den Referenzreaktor. Durch die Reihenverschal-

tung erhoht sich der oTR-Abbaugrad um 14 % mit und um 12 % ohne Desintegration.
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Abbildung 156: V3a - Gemessene und simulierte Gasmenge und CH4-Gehalt

aufgetragen uber die Versuchszeit [d]
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Auch bei der Versuchsphase 4 verbessert sich die simulierte als auch die gemessene TR- und

oTR-Konzentration im Vergleich zum Referenzreaktor

(Abbildung 228 und Abbildung 229 im

Anhang). Die hydraulische Aufenthaltszeit konnte auf bis zu 8 d reduziert werden bei gleich-
zeig stabilem Faulungsprozess in der ersten Stufe. Zum Ende der Versuchsphase 4 wurde die

hydraulische Aufenthaltszeit in der vierstufigen Reihe im Vergleich zum Referenzreaktor ver-
ringert. Hiermit reduziert sich der Unterschied zwischen der TR- und der oTR-Ablaufkonzent-
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ration. Die Gasproduktion der vierstufigen Reihe liegt im Vergleich zum Referenzreaktor nied-
riger, dies ist in der Simulation auf eine Verschiebung des Methananteils im Faulgas zurlck-
zufiihren (vgl.3.2.8 und Abbildung 170).

Mit dem Simulationsmodell kann zusammengefasst sowohl das mittlere Abbauverhalten des
Parallelbetriebs als auch des Reihenbetriebs der Klaranlage Kéln Stammheim gut dargestellt
werden (siehe Tabelle 8 und Tabelle 9). In allen Versuchsphasen zeigt sich ein deutlich ver-
besserter oTR-Abbaugrad bei gleichbleibender bzw. etwas geringerer Gasproduktion und be-

statigt die geringe Verbesserung der gemessenen spezifischen Gasproduktion.

Die Eingangsdaten weisen eine hohe Varianz auf, die zum einen auf das schwierige Messme-
dium und die Verwendung von Onlinesonden und zum anderen auf die vereinfachte Umrech-
nung Uber einen konstanten Faktor von TR auf CSB-Konzentrationen zuriickzufihren ist. Trotz
der Abweichungen kdnnen mit dem Modell gute Aussagen zum Gasertrag und zur Abbauleis-

tung fur die mehrstufige Verschaltung von Faulungsanlagen abgeleitet werden.

Tabelle 8: Gegenuiberstellung der simulierten und gemessenen Werte der Versuchsphase 1

Qgasges | Qgs11 | Qgsiz | Qgsiz | Qgsia | Qgsis | TRabri | OTRabRr1 | TRabsx | OTRab,sx
[mn3/h] | [m3n/h] | [mn3/h] | [m3n/h] | [ma3/h] | [mn3/h] | [g/L] [a/L] [g/L] [o/L]

V1 Sim 1.259,1 | 264,2 274,2 275,3 230,1 215,3 27,5 14,2 27,6 15,7

V1 Mess 1.424,1 | 317,0 328,7 287,9 236,0 254,6 27,3 16,4 26,2 24,5

Tabelle 9: Gegenuiberstellung der simulierten und gemessenen Werte der Versuchsphasen 2 - 4

Qgasges | Qgassi | Qgass2 | Qgas,;s3 | Qgas;s4 | Qgas,rr | TRabr1 | OTRabr1 [ TRabsx | 0TRab,sx
[mn3/h] | [maé/h] | [mn3/h] | [m3n/h] | [mn3/h] | [ma3/h] | [g/L] [g/L] [g/L] [o/L]
V2 Sim 1.346,5 | 464,5 461,8 55,3 55,3 270,8 254 12,7 24,1 11,6
V2 Mess 1.514,0 | 488,8 494.,7 124,1 97,4 309,0 26,1 15,4 22,8 13,1
V3a Sim 1.453,4 | 685,5 132,1 28,8 328,4 278,5 26,0 13,5 24,0 11,7
V3a Mess | 1.376,1 | 649,5 100,8 38,6 321,0 266,3 25,9 14,9 21,9 15,0
V3b Sim 1.488,0 | 709,7 143,8 32,2 3145 287,7 28,4 14,9 26,6 13,1
V3b Mess | 1.507,2 | 705,5 153,3 48,2 319,8 302,8 25,1 14,9 22,0 12,1
V4 Sim 1.349,8 | 745,3 165,1 39,4 88,7 311,3 27,7 14,6 24,5 12,1
V4 Mess 1.486,9 | 811,2 164,5 51,1 115,0 345,0 26,0 15,9 23,4 13,8
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3.5.3 Variantenuntersuchung

Mit der Variantenuntersuchung sollen die Vorteile fir die Umstellung einer Faulungsanlage
von Parallel- auf Reihenbetrieb aufgezeigt werden. Die Simulationsrechnungen werden fir
eine Klaranlage mit Stickstoffelimination, einer Vorklarzeit von 0,5 h und einer Anschlussgrof3e
von 500.000 E durchgefuihrt. Als Eingangsgrof3en in das Simulationsmodell gehen der auf
3,5 % voreingedickte Primarschlamm (PS) und der auf 4,5 % maschinell voreingedickte Uber-
schussschlamm (US) ein. Fiir die spezifische Schlammengen werden die Angabe der Tabelle
3 des Merkblatt DWA-M 368 mit einer spezifischen PS-Menge von 28 g/(E*d) und einer US-
Menge von 32,9 g/(E*d) verwendet (DWA, 2014). In Tabelle 10 und Tabelle 11 sind die im
Simulationsmodell verwendeten Umrechnungsfaktoren fir den PS und den US zusammenge-

fasst. Die Umrechnungsfaktoren wurden aus der Literatur Gbernommen (Tabelle 12).

Tabelle 10: Gewahlte Faktoren fur den Fraktionierungsblock der

Zulaufschlammstréome zu ASM 1

PS Us
CSB zu 0TS (acob,vss) gCSB/gTSS | 1.6 1.45
TS zu CSB (axtss,cop) gCSB/gTSS | 1.12 0.9
oTS (fs) - 0.30 0.40
inert geloster CSB (fs) - 0.0007 0.0007
Inerte partikularer CSB (fa) - 0.30 0.40
Ss von CSBab (fcss) - 0.10 0.1
Biomasse von CSBabb (asH,cobbio) - 0.05 0.30
Alkalinitat (Sai) - 10 10
P von CSBeiim (ar.css) - 0.002 0.002

Tabelle 11: Gewahlte Faktoren fir den Fraktionierungsblock ASM 1 zu Siegrist

PS Us
pH-Wert - 7 7
Umrechnung von Ss to Saa (SSsaa) - 0.3 0.3

Umrechnung von Ss to Sra (SSsFa) - 0.45 0.45
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Tabelle 12: Umrechnungsfaktoren fir die Schlammstrome nach
(ATV-DVWK-Arbeitsgruppe AK - 1.3 2000)

oTR/TR [1] CSB/TR [-] N/TR [-] PITR [-]
PS-Schlamm 0,70 1,12 0,035 0,010
US Schlamm 0,60 0,9 0,100 0,050

In Abbildung 158 sind der spezifische Gasertrag, der oTR-Abbaugrad und die NH4-N-Ablauf-
konzentration in Abhangigkeit der hydraulischen Aufenthaltszeit und der Anzahl der in Reihe
betriebenen Reaktoren zusammengestellt. Die hydraulische Aufenthaltszeit gibt die Aufent-
haltszeit der gesamten Reihe an. Die Aufenthaltszeit im jeweiligen Reaktor ergibt sich aus der
hydraulische Aufenthaltszeit des Gesamtsystems geteilt durch die Anzahl an Reaktoren. Mit
der Umsetzung einer zweistufigen Reihe kann bei einer hydraulischen Aufenthaltszeit des Ge-
samtsystems von 20 d der spezifische Gasertrag um 11 % und der Abbaugrad um 10 % ge-
steigert werden. Mit der Umsetzung einer dreistufigen Reihe kann eine weitere Erhéhung des
Gasertrags und des Abbaugrades auf 14 % erreicht werden. Je héher die hydraulische Auf-
enthaltszeit im Reaktor umso geringer fallt in der Simulation der Unterschied zwischen zwei-
stufig und drei- bzw. vier-stufigen Betrieb der Faulbehélter aus. Die Versuchsergebnisse in
Koln Stammheim wiesen zum Vergleich fir den zweistufigen Betrieb keine deutliche Verbes-
serung des Abbaugrades auf, sondern erst mit dem dreistufigen Betrieb. Bei einer Aufenthalts-

zeit von 30 d konnte hier eine Verbesserung der Abbauleistung um 15 % erreicht werden.

Mafgebliche Faktoren flur die Abbaugeschwindigkeit Gber die einzelnen Stufen sind die Ver-
flgbarkeit von leicht hydrolysierbaren Stoffen und die Durchmischung des Reaktors bzw. vor-
handene Kurzschlussstromungen. Hiertiber wird bestimmt, ob ein weitergehender Abbau be-
reits in der zweiten oder erst in der dritten Stufe erfolgt. Die Simulation zeigt, dass fir den
mehrstufigen Betrieb eine Mindestaufenthaltszeit im ersten Reaktor zur Etablierung von me-
thanabbauenden Bakterien von mindestens 5 d erforderlich ist. Dies konnte auch mit den Ver-
suchen auf der KA Kdln Stammheim bestétigt werden. Bei Aufenthaltszeiten von im Mittel 8 d
im ersten Reaktor konnte eine stabile Methanproduktion gewahrleistet werden. Schéfer et al.
(2015) konnte groRtechnisch einen stabilen Betrieb bei einer hydraulischen Aufenthaltszeit
von 5d in der ersten Stufe nachweisen. Die hohe Gasproduktion flhrte jedoch zu starker
Schaumbildung und damit verbunden zu erheblichen Betriebsproblemen im ersten Reaktor,
so dass die Einstellung von héheren hydraulischen Aufenthaltszeiten empfohlen wird bzw.
MalRnahmen zur Minimierung der Schaumbildung erforderlich werden (z.B. grof3ere Gasaus-

tauschflache).

Bei geringeren hydraulischen Aufenthaltszeiten verandert sich die Bakterienzusammenset-

zung. Dies zeigten auch die mikrobiologischen Ergebnisse, das schon bei Aufenthaltszeiten
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von 8 d im ersten Reaktor sich die Biozonose verandert (vgl. Kapitel 3.3.3). Im Simulations-
modell bricht die Gasproduktion ab einer hydraulischen Aufenthaltszeit kleiner 5 d ein. Die
Abbauleistung insgesamt verandert sich im Modell kaum, da sich der Abbau zu Wasserstoff

produzierenden Bakterien mit einer geringeren Gasproduktion verschiebt.

Die Ricklésung an Ammonium erhoht sich durch den verbesserten oTR-Abbaugrad fur den
zweistufigen Betrieb um 7 % und fir den drei- bzw. vierstufigen Betrieb um 9 bzw. 11°%. Die
Untersuchungen an der KA Koln Stammheim wiesen eine Ruckldsung in der gleichen Groé3en-
ordnung von 10 % auf.
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Abbildung 158: Spezifischer Gasertrag, oTR-Abbaugrad und Ammonium-Ablaufkonzentration

in Abhangigkeit der hydraulischen Aufenthaltszeit und Anzahl Faulbehélter in Reihe
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3.6 Ubergreifende Beurteilung der groRtechnischen Versuche

Uber einen Zeitraum von mehr als 28 Monaten wurden groRtechnische Versuche mit einer
Umstellung der Faulungsanlage des Grol3klarwerks Kéln-Stammheim vom Parallelbetrieb (V1)
auf einen mehrstufigen Reihenbetrieb (V2-V4) durchgefuhrt. Aufbauend auf den reaktionski-

netischen Simulationen wurden drei Versuchseinstellungen fir den Reihenbetrieb untersucht:

e Kombinierte dreistufige Reihe mit zwei parallelen Faulbehaltern in der ersten Stufe
(V2)

¢ Dreistufige Reihe (V3)

e Vierstufige Reihe mit Uberprifung der Belastungsgrenzen fiir den zweistufigen Betrieb
(V4)
In den Phasen V1 bis V3 wurde der Einsatz der Desintegration mittels Pondus-Verfahren un-
tersucht. Aufgrund von technischen Problemen bei der Aufheizung des Faulschlammes konn-
ten die Vorteile der Desintegration nicht aufgezeigt werden.

In einem ganzheitlichen Ansatz wurden neben den Ublichen Labor- und Betriebsdaten einer
Faulungsanlage mikrobiologische und rheologische Parameter tiber den gesamten Versuchs-
zeitraum bestimmt. Weiterhin wurden stromungstechnische und reaktionskinetische Simulati-
onen durchgefiihrt mit dem Ziel die Ergebnisse der Versuche zu bestatigen und hierauf auf-
bauend Handlungsempfehlungen fur den mehrstufigen Betrieb der Faulungsanlage zu entwi-
ckeln.

Auswertung der Labor- und Betriebsdaten

Es konnte fur die dreistufige Reihe Uber den gesamten Zeitraum eine Verbesserung des TR,
0oTR- und CSB-Abbaugrades im Vergleich zum Referenzreaktor im Parallelbetrieb erreicht
werden. Der oTR-Abbaugrad verbesserte sich im Mittel um 15 % fir den dreistufigen Betrieb.
Dies zeigt sich auch in einer deutlich erhéhten Rickbelastung im Prozesswasser bezogen auf
den Parameter NH4-N um 10%. Im Vergleich zur starken Verbesserung des oTR-Abbaugrades
konnte nur eine leichte Erh6hung bzw. ein gleichbleibender spezifischer Gasertrag im Ver-
gleich zum Parallelbetrieb festgestellt werden. Grinde hierfir kénnten in den deutlich veran-
derten Gasmengen in den einzelnen Reaktoren der mehrstufigen Reihe, mit hohen Gasmen-
gen im ersten Reaktor und sehr niedrigen Gasmengen in den folgenden Reaktoren, die nicht
im optimalen Messbereich der installierten Gasmengenmessung liegen, bestehen. Die erstell-
ten CSB-Bilanzen je Versuchszeitraum weisen Bilanzfehler fur den Gasertrag auf. Anhand der
CSB-Bilanzen kann jedoch keine Mindermessung im Vergleich zum Parallelbetrieb abgeleitet
werden. Der geringe Gasertrag kann eventuell auch auf eine Verschiebung der Abauwege mit

einer geringeren Methanproduktion zuriickgefiihrt werden.
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Die besten Versuchsergebnisse konnten fir die dreistufige Reihe erreicht werden. Mit den
hydraulischen Aufenthaltszeiten von 10 d je Reaktor konnte ein stabiler Betrieb gewahrleistet
werden. Die kombinierte Reihe mit geringer belasteten Faulbehdaltern in der ersten Stufe wies
im Vergleich zum klassischen dreistufigen Betrieb keine Vorteile hinsichtlich der Stabilitat des
Prozesses auf. Dies ist bei der hier untersuchten Versuchsreihe auf die schon beim dreistufi-
gen Betrieb hohen hydraulischen Aufenthaltszeiten zurtickzufiihren. Die Untersuchung des
zweistufigen Betriebs mit einer Ublichen Aufenthaltszeit von 20 d fur die gesamte Reihe bzw.
10 d je Reaktor wies keine Verbesserung des oTR-Abbaus im Vergleich zum Parallelbetrieb
auf. Ursache fir den guten oTR-Abbau fur den dreistufigen Betrieb im Vergleich zum zweistu-

figen Betrieb kénnte in der geringeren hydraulischen Aufenthaltszeit liegen.

Die Untersuchung des zweistufigen Betriebs mit einer tblichen Aufenthaltszeit von 20 d flr die
gesamte Reihe bzw. 10 d je Reaktor wies flrr diese Versuchsphase nur geringe Verbesserun-
gen des oTR-Abbaus im Vergleich zum Parallelbetrieb auf. Insgesamt war in dieser Phase der
oTR-Abbau in der zweiten Stufe im Vergleich zu den anderen Versuchsphasen geringer. Es
ist daher auch fur die zweistufige Reihe von einem hdéheren Abbaupotential auszugehen. Mit
Reduzierung der hydraulischen Aufenthaltszeit auf 8 d je Reaktor und 24 d fir die gesamte
dreistufige Reihe konnte ein stabiler Betrieb mit jedoch reduziertem oTR-Abbaugrad und nied-

rigen spezifischen Gasertrdgen nachgewiesen werden.

Mikrobiologische Untersuchungen

Die mikrobiologischen Analysen zeigten, dass alle Faulbehélter innerhalb der verschiedenen
Versuchsphasen eine hohe mikrobielle Diversitéat, insbesondere in der Domane Bacteria, auf-
wiesen. Die hohe Diversitat trug im Falle des GKW Koéln Stammheim entschieden zu einer

stabilen Prozessfiihrung bei, da kleinere Stérungen abgepuffert werden.

In stationdren Phasen wurde bei den Bacteria eine durchschnittliche Zelldichte zwischen 10!
und 103/100 ml und bei den Archaea zwischen 10%° und 10%/100 ml ermittelt.

GroRere Stérungen bzw. Schwankungen in der Prozessfilhrung kénnen sich aber auch wei-
terhin negativ auf die Mikrobiologie und somit auch auf die Biogasausbeute auswirken. So
zeigte sich, dass gerade die Ubergangsphasen zwischen den verschiedenen Versuchen, also
wahrend der Umstellung der Verschaltungen, sowie eine instabile Prozessfiihrung (V1) oder

die starke Veringerung der Verweilzeit auf 8 Tage (V4b) sich auf die Biozonose auswirkte.

Wahrend die Ubergangsphasen meist nur mit einer leichten Verringerung der Zelldichten ein-
hergingen, zeigte gerade die Verringerung der Verweilzeit auf 8 Tage in V4b einen sehr star-

ken Effekt auf die mikrobielle Biozénose. Die Zelldichten der Bacteria sanken drastisch zwi-
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schen 2 und 4 Log-Stufen zu Beginn der Versuchsphase, die somit zunachst mit einer Auswa-
schung der Bakterien einherging. Jedoch erholte sich die Zelldichte nach einigen Wochen wie-
der (Abbildung 88).

Ferner fuhrte die Verringerung der Verweilzeit in V4b ebenfalls zu einer Abnahme der A-
bundanz der acetoklastischen Methanosaetaceae (Methanosaeta spp.) und Erhéhung der A-
bundanz hydrogenotropher Methanbildner (u.a. Methanolinea spp., Methanospirillum spp.)
(Abbildung 86 und Abbildung 90). Zudem konnte mittels FISH Analyse eine Abnahme von
stoffwechselaktiven Bacteria wie Archaea beobachtet werden (Abbildung 91). Ein ahnliches
Bild zeigte sich wéhrend V1, diese Phase war durch erhdhte Stérungen in der Prozessfihrung
gekennzeichnet. Auch hier konnte beobachtet werden, dass sowohl hydrogenotrophe wie
auch acetoklastische/mixotrophe Methanogene eine ahnlich hohe Abundanz aufwiesen (Ab-
bildung 90).

In der Phase V4b konnte eine Reduzierung des Methangehaltes um 2,4 % (Abbildung 170)
und eine Erhdhung der Konzentration organischer Sauren auf 450mg/L (Abbildung 71) ermit-
telt werden. Die Reduzierung des Methangehaltes kann auf die starke Verringerung der A-
bundanz der acetoklastischen Methanogenen (s.0.) zurliickgefiihrt werden. Dadurch wurde die
Methanbildung durch die acetoclasitischen Methanogene ebenfalls stark reduziert. Das gebil-
dete Acetat kann akkumulieren (s.0.) und/oder durch die syntrophe Acetatoxidation in CO» und
H, umgesetzt werden, so dass mehr Substrat fir die hydrogenotrophen Methanogenen zur
Verfligung stand. Da nur eine geringe Reduzierung des Methangehaltes in V4b zu beobachten
war, liegt die Vermutung nahe, dass durch eine vermehrte hydrogenotrophe Methanogenese

eine starkere Verringerung des Methangehaltes verhindert wurde.

Zusammenfassend konnte festgestellt werden, dass die Faulbehélterverschaltung selbst kei-
nen negativen Einfluss auf die mikrobielle Biozénose hatte. Dagegen fand eine Anderung in
der Diversitat und Abzundanz der methanogenen Archaea aufgrund der Verringerung der Ver-
weilzeit auf 8 Tage in V4b statt, die sich auch auf den Methangehalt auswirkte.

Stromungssimulation

Die durchgefiihrten Viskositatsmessungen zeigten einheitlich ein strukturviskoses (scherver-
dunnendes) FlieRverhalten, ferner konnte ein schwaches thixotropes Verhalten nachgewiesen

werden.

Die grof3e Anzahl durchgefihrter Viskositdtsmessungen zeigte, dass die Viskositat im Verlauf
der Reihenschaltung grundsétzlich abnimmt. Diese Beobachtung ist vor dem Hintergrund der

mechanischen Zerkleinerung und des biologischen Abbaus nachvollziehbar.
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Ferner stellte sich heraus, dass die Viskositat auch innerhalb eines Faulbehélters nicht kon-
stant ist. Mit guter Reproduzierbarkeit konnten an den verschiedenen Entnahmestellen unter-
schiedliche Viskositatswerte ermittelt werden, sodass eine Schichtung in der Vertikalen exis-

tiert.

Korrelationen zwischen dem Trockenriickstand, dem organischen Trockenriickstand, dem
Gluhverlust und der Raumbelastung mit der gemessenen Viskositat zeigten tber einen weiten
Scherratenbereichen eine deutliche Abhangigkeit innerhalb der jeweiligen Versuchsphase.
Die Korrelation tber alle gemessenen Versuchsphasen war jedoch erheblich schlechter, so-
dass weitere Parameter einen Einfluss auf die Viskositat haben.

Von besonderem Interesse ist der Einfluss der Rheologie auf die Entwasserungsergebnisse.
So konnte ein Zusammenhang zwischen dem Entwasserungsergebnis und der Viskositat be-
statigt werden. In den Reihenverschaltungen war die Viskositat im letzten Faulbehélter einer
Reihe immer geringer als im Referenzbehdlter und die Reihenverschaltungen zeigten ber-
wiegend eine verbesserte Entwasserbarkeit im Bereich von etwa 2 Prozentpunkte TR. Dem-
nach ist das Entwéasserungsergebnis bei geringerer Viskositét besser.

Die durchgefiihrten Dichtemessungen haben ergeben, dass die Dichte im Verlauf der Reihen-
schaltung zunimmt, was vermutlich an der abnehmenden Gasproduktion liegt. Die Messungen

haben Maximalwerte von etwa 1010 kg/m3 ergeben.

Die Viskositats- und Dichtemessungen dienten auch als Grundlage fir die Stromungsberech-
nungen. Dabei wurde fur die Viskositat die Anpassungsfunktion nach HERSCHEL-BULKLEY
als am besten geeignet ermittelt, sie ist grundséatzlich zur Abbildung strukturviskoser Fluide mit

FlieBgrenze gut geeignet.

Die Berechnungen ergaben, dass die Stromung in den Faulbehéltern nicht so ideal und gleich-
mafig ist, wie oft angenommen wird. Grundsatzlich bildet sich aufgrund der runden Form des
Faulbehalters sowie des tangentialen Zuflusses zunéchst eine kreisférmige Strdomung aus.
Durch die Uberlagerung mit der vertikalen Komponente des Faulschlammmischers, entsteht

damit eine spiralférmige Strémung unterschiedlich starker Ausformung.

Da die rheologischen Untersuchungen erhebliche Unterschiede der Viskositat wiederholt auch
innerhalb der jeweiligen Faulbehélter zeigten, erfolgten die Berechnungen jeweils mit der nied-
rigsten und hochsten gemessenen Viskositét. Dabei zeigte sich, dass sich die Stromungsrich-
tung in Teilbereichen des Faulbehélters aufgrund der unterschiedlichen Viskositat sogar um-
kehrte. Auch die numerischen Tracerversuche zeigten Unterschiede in Abh&ngigkeit von der

Viskositat.
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Grundsatzlich zeigen die Berechnungen eine gute Durchmischung der Faulbehélter und tber-
wiegend einen geringen Anteil schlecht durchmischter Bereiche. Es sollten mdglichst die Zu-
laufe 1, 2 und 6 betrieben werden, da sie einem ideal durchmischten Rihrkessel nahekom-

men.

Die instationdren Mehrphasenberechnungen zeigten, dass sich auch durch die Gasphase (je
nach GasblasengréfRe und Volumenkonzentration) in Teilbereichen die Stromung umkehren

und das gesamte Strémungsregime beeinflussen kann.

Die berechneten Phasenanteile zeigen eine deutliche Variation in der Vertikalen, bei der die
Schlammphase einheitlich nach oben ab- und die Gasphase entsprechend zunimmt. Die
durchgefuhrten Messungen haben jedoch teilweise keine eindeutige Tendenz in der Vertikalen
erkennen lassen. Auch Variantenrechnungen mit geanderten Parametern, konnten nicht alle
Messwerte nachbilden. Die erfolgten Modellvereinfachungen und Annahmen verhindern offen-
sichtlich eine bessere Reproduktion der Beobachtungen.

Reaktionskinetische Simulation

Mit dem Simulationsmodell kann sowohl das mittlere Abbauverhalten des Parallelbetriebs als
auch des Reihenbetriebs der Klaranlage Kéln Stammheim gut dargestellt werden. In allen Ver-
suchsphasen zeigt sich ein deutlich verbesserter oTR-Abbaugrad bei gleichbleibender bzw.
etwas geringerer Gasproduktion und bestétigt die geringe Verbesserung des gemessenen

spezifischen Gasertrags.

Die mit dem Modell durchgefiihrten Variantenuntersuchungen fiir eine 500.000 E Anlage mit
einer konventionellen Belebungsanlage und anaerober Schlammstabilisierung weist bei einer
hydraulischen Aufenthaltszeit von 20 d und konstanter Zulauffracht eine Verbesserung von
10% oTR-Abbau und 11 % Gasertrag im Vergleich zum Parallelbetrieb auf. Mit der Umsetzung
einer dreistufigen Reihe kann eine weitere Erhdhung des Gasertrags und des Abbaugrades

auf 14 % erreicht werden.

Im Vergleich zu den Ergebnissen aus den grof3technischen Versuchen ergeben sich in der
Simulation deutlich bessere spezifische Gasertrage und oTR-Abbauraten auch fir den zwei-
stufigen Betrieb. Untersuchungen zur Belastungsgrenze des mehrstufigen Betriebs weisen in
der Simulation einen stabilen Betrieb bei grof3er 5 Tagen auf. Auf Grundlage der Erfahrungen
aus den grof3technischen Versuchen wird eine Aufenthaltszeit von mindestens 8 Tagen emp-

fohlen.
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4 Leitfaden zur Ubertragbarkeit auf die Abwasserreini-
gung in NRW

4.1 Potenzialanalyse Nordrhein-Westfalen

Im Jahr 2013 wurden in Nordrhein-Westfalen 634 kommunale Kléaranlagen mit einer Ausbau-
gréRe von insgesamt 35,0 Mio. EW betrieben (LANUV-NRW, 2013). Von diesen Klaranlagen
haben 285 eine Faulungsstufe. Da es sich hierbei Gberwiegend um Anlagen der Gréf3enklas-
sen 4 und 5 handelt, entsprechen diese Anlagen zusammen 31,5 Mio. EW und damit 90 %
der gesamten Reinigungskapazitat in NRW. Mit einer Leistungssteigerung der Faulgasproduk-
tion kann die Energieeigenversorgung der Klaranlagen gesteigert werden. Die Energiekosten
fur den Betrieb der Klaranlagen kénnen damit reduziert werden. Neben MalRnahmen zur bes-
seren Ausnutzung der Faulraumvolumens, Temperaturanpassung und Ausgasung der Fau-
lung kann die Leistungsfahigkeit auch durch eine Umstellung von einer einstufigen Faulung
auf eine mehrstufige Faulung gesteigert werden (MKULNV, 2014; Roedieger, 1997; Schéafer
et al., 2015; Siekmann und Jakon, 2013; Kempter-Regel et al., 2003).

Die Steigerung der Leistungsfahigkeit durch einen mehrstufigen Betrieb konnten auch durch
die Ergebnisse des Forschungsprojektes SEKIS (Kapitel 3.2 und 3.6) bestétigt werden. Hierbei

konnten folgende Leistungssteigerungen der Faulung erreicht werden:

Leichte Erhohung der Faulgasproduktion

Erh6hung des oTR-Abbaugrades

Erhéhung der Energieproduktion

Verbesserung der Entwasserungsleistung und der Zentratqualitat
e Reduzierung der zu entsorgenden Schlammmenge

Um das Potential dieser Malinahme abzuschéatzen, wurden Daten von rund 175 Klaranlagen
mit beheizter Faulstufe in Nordrhein-Westfalen ausgewertet (Ricklaufquote 62 % von 284
Faulungsanlagen). Dies entspricht bezogen auf die Ausbaugrof3e aller Klaranlagen mit
Schlammfaulung ca. 58 % (=18 Mio. E / 31 Mio. E). Die Daten wurden im Rahmen des For-
dervorhabens Verbesserung der Klargasnutzung, Steigerung der Energieausbeute auf kom-
munalen Klaranlagen (MKULNV NRW, 2014) erhoben. Die 6rtliche Verteilung der ausgewer-
teten Klaranlagen ist in Abbildung 159 dargestellt. Die Unterschiede der Ausbaugrof3en wer-
den durch die SymbolgroRRen beriicksichtigt. Es zeigt sich eine relativ gleichmafiige Verteilung
tiber NRW mit gro3en Anlagen in den Ballungsgebieten und kleineren Anlagen im landlichen
Raum. Von den ausgewerteten Klaranlagen verfiigen rund 41 % bzw. 72 Klaranlagen tber

mehr als 2 Faulbehélter (Abbildung 160). Die Gberwiegende Anzahl der Faulungsanlagen wird
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parallel beschickt. Nur 9 Klaranlagen betreiben ihre Faulbehélter bereits im Reihenbetrieb. So-
mit konnten theoretisch 32 % der erfassten Faulungsanlagen auf einen Reihenbetrieb umge-

stellt werden.
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Abbildung 159: Klaranlagen mit anaerober Stabilisierung in NRW (MKULNV, 2014)
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Abbildung 160: Datenauswertung von 175 Faulungsanlagen in NRW: Faulbehé&lteranzahl, Be-
triebsweise Faulbehdlter, Gasanfall, angeschlossenen Einwohnerwerte (MKULNV, 2014)



Leitfaden zur Ubertragbarkeit auf die Abwasserreinigung in NRW Seite 138

Bei einer geplanten Umstellung von Faulungsanlagen von Parallel- auf Reihenbetrieb sind als
erstes verfahrenstechnische Randbedingunen zu Uberprifen. Ein wichtiger Parmaeter ist hier
die hydraulische Aufenthaltszeit, sie darf durch die Umstellung auf Reihenbetrieb in den jewei-
ligen Faulbehaltern nicht unter 10 d absinken (vgl. Kapitel 3.2, Versuchsphase 4b). Weiterhin
wird empfohlen, eine mittlere Aufenthaltszeit des Gesamtsystems von Uber 20 d einzuhalten
In Abbildung 161 ist die mittlere hydraulische Aufenthaltszeit aller untersuchten Klaranlagen in
NRW dargestellt. Im Mittel liegt die hydraulische Aufenthaltszeit bei Uber 26 d. Hiermit kann
eine 0TR-Abbauleistung von ca. 50 % erreicht werden (Abbildung 162).
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Abbildung 161: Datenauswertung von 160 Faulungsanlagen in NRW: mittlere Faulzeit
(MKULNV, 2014)
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Abbildung 162: Datenauswertung von 160 Faulungsanlagen in NRW: mittlerer Abbaugrad

(MKULNYV, 2014)

In Abbildung 163 ist die Verdnderung der hydraulischen Aufenthaltszeit durch die Umstellung

von Parallel- auf Reihenbetrieb fur die 62 Anlagen dargestellt, die Gber mehr als 1 Faulbehalter
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verfugen. Die hydraulische Aufenthaltszeit liegt bei der Gberwiegenden Anzahl der betrachte-
ten Faulbehalter Uber der empfohlenen unteren hydraulischen Aufenthaltszeit von 10 d. Eine

Umstellung auf Reiehnbetrieb ist somit méglich.
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Abbildung 163: Hydraulische Aufenthaltszeiten von 62 Faulungsanlagen in NRW
(MKULNV, 2014)

Fur die Beurteilung des Optimierungspotentials, das durch die Umstellung von Faulungsanla-
genin NRW erreicht werden kann, wurden die Ergebnisse der Stichprobe von 175 Klaranlagen
mit einer AusbaugrofR3e von 18 Mio. Einwohner verwendet und auf die gesamten Klaranlagen
mit Schlammfaulung in NRW extrapoliert (Abbildung 164 und Tabelle 14). In der untersuchten
Stichprobe liegt fir 47 Anlagen bzw. 28 % der Anlagen mit einer Ausbaugrof3e von insgesamt
9 Mio. Einwohnern ein Optimierungspotential durch die Umstellung auf Reihenbetrieb vor. 15
Anlagen, die mehr als zwei Faulbehalter aufweisen, wurden nicht berticksichtigt, da sie zum
Zeitpunkt der Datenabfrage Uber kein BHKW verfuigten bzw. die Aufenthaltszeit unter 10 d
liegt.
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Abbildung 164: Vorgehensweise zur Ermittlung des Optimierungspotentials
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Fur die Ermittlung des Optimierungspotentials durch die Umstellung wurde aufbauend auf den
Ergebnissen der grof3technischen Versuche auf dem Klarwerk Kéln Stammheim und den Er-
gebnissen der Simulationsrechnungen fir eine Referenzklaranlage von 500.000 E eine Erho-
hung der Faulgasproduktion um 3 % und des TR-Abbaugrades von 5 % bei Umstellung auf
einen zweistufigen Betrieb angesetzt. Eine Erhéhung der Stromproduktion wurde nur ange-
setzt, wenn die mittlere Jahresstromproduktion der vorhandenen BHKWs bei Volllast gro3er
ist als die berechnete neue Faulgasproduktion durch die Umstellung auf Reihenbetrieb. Die
Stromgestehungskosten fir das BHKW wurden mit 0,07 €/kWh angesetzt. Die Strombezugs-
kosten mit 0,20 €/kWh. Fur den zusatzlich produzierten Strom wird eine Einsparung von
0,13 €/kWh (=0,2-0,07) angesetzt. Fur die Pumpkosten des Faulschlammes von Faulbehal-
ter 1 zu Faulbehalter 2 wurden eine Druckdifferenz von 1,5 m und ein spezifischer Energiever-
brauch der Pumpe von 5 W/(m3*mgy) beriicksichtigt. Neben der Reduzierung der zu entsor-
genden TR-Fracht zeigten die groftechnischen Versuche auch eine Verbesserung der Ent-
wasserbarkeit von im Mittel 1 % und eine deutlich verbesserte Zentratqualitét bei vergleichba-
ren Polymermengen und Drehmomenteinstellungen an der Zentrifuge. Beides wurde ebenso
bei der Betrachtung mitbericksichtigt. Weitere Annahmen zu den Betriebskosten sind in Ta-
belle 13 angefugt.

Tabelle 13: Ermittlung des Klargasanfalls, Stromproduktion und veranderten Kosten fir die

Schlammentwasserung und -entsorgung bei einer Umstellung von Parallel- und Reihenbetrieb

IST Potential [%]
Klargasanfall [mn3/a] 71.649.000 73.798.470 3,0%
Stromproduktion* [kWh/a] 138.299.103 142.981.987 3,4%
Stromeinsparung 0,13 €/kWh [€/a] 0 -608.775
Polymerbedarf 11 kg WS/t TM [kg WS/a] 1.361.444 1.293.807 -5,0%
Polymerkosten 4,5 €/kg WS [€/a] 6.126.498 5.822.131 -5,0%
Entsorgungsmengen 25% TR [m3/a] 495.071 452.380 -8,6%
Stromverbrauch
[kWh/a] 0 30.580
Pumpen
Stromkosten Pumpen
0,2 €/kWh [€/a] 0 6.116 -5,0%
FB1/FB2
Stromverbrauch SEW 1,4 kWh/m3 [kWh/a] 6.008.661 5.708.228 -5,0%
Stromkosten SEW 0,2 €/kWh [€/a] 1.201.732 1.141.646 -5,0%
Summe [€/a] 51.884.581 47.075.317 -9,3%

*es wird im Ist-zustand nicht der gesamte Klargasanfall fur die Stromproduktion genutzt, daher ergibt sich ein héheres prozentu-

ales Potential fiir die Stromproduktion im Vergleich zum Klargasanfall.
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Mit der Umstellung wiirde sich theoretisch die Faulgasproduktion fur die betrachteten 47 Klar-
anlagen von 71,6 Mio my3/a auf 73,8 Mio my3/a erhéhen. Hiermit ergeben sich zusatzliche Ein-
sparungen durch einen verringerten Fremdbezug bei einem spezifischen Preis von 0,13 €/kWh
von 0,6 Mio €/a. Die Entsorgungskosten reduzieren sich durch den verbesserten Abbaugrad
von 44,5 auf 40,7 Mio. €/a. Weiterhin wurden der geringere Polymereinsatz und Strombedarf
fur die Entwasserung aufgrund der niedrigeren oTR-Fracht bertcksichtigt. Fir die 47 betrach-
teten Klaranlagen ergibt sich eine Einsparung von 4,8 Mio. €/a bzw. bezogen auf die Ausbau-
groflie von 9,3 Mio. Einwohnern von spezifisch 0,52 €/(E/a) (=4,8 Mio. €/9,3 Mio E). Die ermit-
telte Einsparung je Einwohner ist damit zunachst relativ gering. FUr die in der Simulation be-
trachtete Klaranlage der AusbaugréfRe 500.000 E lage das Einsparpotential jedoch bei ca.
258.000 €/a.

Unter der Annahme, dass 28 % der Faulungsanlagen von einem Parallelbetrieb auf einen Rei-
henbetrieb umgestellt werden kénnen, wird ein theoretisches Optimierungspotential fir ganz
NRW abgeschétzt. Bezogen auf die Gesamtzahl der Faulungsanlagen in Nordrhein-Westfalen
von 284 Anlagen liegt das theoretisches Optimierungspotential bei 80 Klaranlagen (=284*0,28)
mit einer Ausbaugréf3e von 16 Mio. Einwohner (=31,5*9/18) (Tabelle 14).

Tabelle 14: Ermittlung des theoretischen Gasertrags fur Faulungsanlagen in NRW bei einer

Umstellung von Parallel- und Reihenbetrieb

Ist-Gaser- potentieller
Ausbaugroile Anzahl KA
trag Gasertrag
[Mio. E] [%] [] [%] [Mio. mn3/a] | [Mio. mn3/a]
NRW Klaranlagen 35,0 1,00 350 1,00
NRW Faulungsanlagen 31,5 0,90 284 0,81 201 206
Faulungsanlagen
NRW ] ) 16,2 0,46 80 0,23 103 109
mit Potential
Stichprobe** Faulungsanlagen 18,1 0,52 175 0,50 116 119
) Faulungsanlagen
Stichprobe** ] ) 9,3 0,27 47 0,13 60 62,5
mit Potential

* mit 25 Ln/E/d und einer Auslastung von 70% / ** Forschungsprojekt TP2 MKULNV, 2014

Durch eine Umstellung dieser 80 Klaranlagen von einem Parallel- auf einen Reihenbetrieb
errechnet sich eine jahrliche Einsparung von ca. 8,3 Mio. € (=0,52 €/a * 16 Mio. E). Diese Ein-
sparungen kdnnen sich bei steigenden Strom- und Entsorgungskosten noch deutlich erhéhen.
Die Ergebnisse der grol3technischen Untersuchungen weisen flr einen dreistufigen Betrieb

eine deutlich héhere Verbesserung der TR-Abbauleistung von im Mittel 15 % auf. Auch wenn
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die Anzahl von Klaranlagen, die tber drei Faulbehalter in NRW verfugen, relativ gering ist
(Abbildung 160), weisen diese Klaranlagen eine hohe AnschlussgréfRe und somit ein hohes

Potential auf.

Die technischen Randbedingungen der einzelnen Klaranlagen fur eine Umsetzung und deren
Wirtschaftlichkeit unter Bertcksichtigung der zu tatigenden Investitionen sind zu prufen. Fir
das Klarwerk Kéln Stammheim ist beispielhaft eine Wirtschaftlichkeitsuntersuchung durchge-
fuhrt worden, um den Vorteil der Umstellung darzustellen (Kapitel 4.2). Weiterhin fuhrt die ver-
besserte Umsatzleistung zu einer etwas erhéhten Rickbelastung, hier ist die vorhandene Aus-

lastung der biologischen Stufe zu berticksichtigen (Kapitel 4.3).



Leitfaden zur Ubertragbarkeit auf die Abwasserreinigung in NRW Seite 143

4.2 Technische Umstellung des einstufigen Parallelbetriebes auf ei-
nen mehrstufigen Reihenbetrieb der Faulbehalter

Die wichtigste Voraussetzung fir die technische Umstellung eines einstufigen Betriebes meh-
rerer Faulbehélter auf eine mehrstufige Reihenverschaltung ist eine ausreichende Faulzeit in
der ersten Stufe. Diese sollte nach Moglichkeit bei 10 Tagen, aber auf jeden Fall nicht unter 8
Tagen liegen. Ein weiterer wichtiger Aspekt ist die Férderung des Faulschlammes aus der
ersten in die nachsten Stufen. Bei den meisten Klaranlagen, die Gber mehr als einen Faulbe-
halter verfigen, wurden die Faulbehdlter oft zum gleichen Zeitpunkt und auf gleicher Hohe

gebaut, da sie in der Regel Uber einen gemeinsamen Treppenturm zuganglich sind.

In der Regel wird der Rohschlamm uber die Beschickungspumpen in die Umwaélzleitung mit
anschlie3ender Aufwarmung im Warmetauscher dem Faulbehalter zugefuhrt. Gleichzeitig er-
folgt der Ablauf des Faulschlammes nach dem Verdrangungsprinzip tber das Teleskoprohr.
Somit wird Uber das Teleskoprohr ein nahezu konstanter Fillstand im Faulbehdlter erreicht.
Hier wurde auch in der Vergangenheit versucht, das Uberleiten des Faulschlammes von dem
ersten in den zweiten Behalter mittels Anheben des Wasserspiegels im ersten Faulbehalter zu
realisieren.

Dies erfolgt dadurch, dass das Teleskoprohr der Abzugsleitung im ersten Faulbehélter hdher
eingestellt wird. Mit der Hohe des Teleskoprohres wird der Schlammspiegel im Faulbehalter
eingestellt (Abbildung 165).

Teleskoprohr

Schnitt A-B

Abbildung 165: Faulbehéalterkopf mit Teleskoprohr

Dabei ist zu berlcksichtigen, dass beim Einsatz eines Faulschlammmischers fur die Umwal-
zung der Wasserspiegel im Faulbehalter sich maximal um 15 cm nach oben oder nach unten

verandern darf. Nur so kann sichergestellt werden, dass der Mischer ordnungsgeman betrie-
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ben wird und keinen Schaden nimmt. Bei einem zweistufigen Betrieb musste der Faul-
schlammmischer der ersten Stufe mit dem maximalen Schlammspiegel gefahren werden. In
der zweiten Stufe wird der minimale Schlammspiegel eingestellt. So steht dann eine maximale
Schlammspiegeldifferenz von 30 cm zur Verfiigung, um den Faulschlamm von einer zu nachs-
ten Stufe zu geben. Diese genaue Einstellung der Schlammspiegel lasst sich in der Praxis nur
schwer realisieren. Ein Grund dafur ist, dass der Fllstand im Faulbehéalter sich &ndert. Wird
ein Faulbehalter nicht beschickt, so stellt sich ein Ruheschlammspiegel ein, der mit der einge-
stellten Hohe des Teleskoprohres unter Berlicksichtigung des Gasdruckes im Faulbehalter
korrespondiert. Sobald aber die Beschickung des Faulbehélters und damit auch die Verdran-
gung Uber die Abzugsleitung und des Teleskoprohres erfolgt, missen auch diese hydrauli-
schen Rohrleitungsverluste ausgeglichen werden und es kommt zu einem Ansteigen des
Schlammspiegels im Faulbehalter. Hinzu kommt dann noch eine Steigerung der Gasproduk-
tion und evtl. eine leichte Schaumbildung. Ein richtig eingestelltes Teleskoprohr ist schon fir
den Parallelbetrieb eine Herausforderung. Ein dreistufiger Reihenbetrieb ist grundséatzlich auf
diese Weise nicht mdglich, da die Wasserspiegeldifferenz zum Ausgleich der hydraulischen
Rohrleitungsverluste nicht ausreicht. Es empfiehlt sich daher der Einsatz einer Transferpumpe

von einem zum anderen Faulbehalter.

Bei einer Umwalzung des Faulbehélters mittels Gaseinpressung, aul3enliegender Umwalz-
pumpen oder Ruhrwerken ist die genaue Schlammspiegelhdhe nicht ganz so entscheidend
wie bei einem Faulschlammmischer und es ergibt sich hier mehr Spielraum. Dies ist immer im
Einzelfall hydraulisch zu tberpriifen und kann dazu fuhren, dass auf eine Transferpumpe ver-

zichtet werden kann.

Fur die weiteren Betrachtungen werden der Einsatz eines Faulschlammmischers und der zu-

satzliche Einbau einer Transferpumpe beriicksichtigt.

Wesentlich ist die genaue Regelung des Schlammspiegels im Faulbehalter. Fir den Abzug
des Schlammes aus einem Faulbehalter und die Beschickung des nachgeschalteten Behalters

ergeben sich generell zwei Mdglichkeiten.

In der ersten Variante wird das Teleskoprohr verwendet. Bei der Beschickung der ersten Stufe
erfolgt ein Schlammabzug tber das Teleskoprohr. Von dem Teleskoprohr féllt der Faul-
schlamm in die Schlammtasche und dann in die Ablaufleitung. Diese Ablaufleitung fiihrt in der
Regel zum Nacheindicker. In die Ablaufleitung mussen ein Schieber und ein Rohrleitungsab-
gang eingebaut werden. Der Rohrabgang wird mit der neuen Transferpumpe verbunden und
von der Pumpe erfolgt eine neue Rohrleitungsanbindung an die Beschickungsleitung des
nachsten Faulbehdlters. Fur die Regelung der Transferpumpe muss der Fillstand in der Ab-
laufleitung oder alternativ in der Schlammtasche gemessen werden. Dabei ist die Drucksonde
in der Ablaufleitung eine geeignete Messung. Die Transferpumpe ist mit einem Frequenzum-

richter ausgestattet und regelt den Schlammtransfer in den nachsten Faulbehélter Uber einen
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Soll-Fillstand in der Ablaufleitung. Die Ablaufleitung dient in diesem Fall als Pumpenvorlage.
Der Vorteil dieser Variante liegt in der Einstellung des Schlammspiegels im Faulbehalter Gber
das Teleskoprohr und hydraulischen Entkopplung der Transferpumpe vom Faulbehalter. Mit

der Transferpumpe kann so niemals der vorherige Faulbehélter abgesenkt werden.

Auf dem GroR3klarwerk Stammheim hat man sich fir die eine andere Abzugsmadglichkeit ent-
schieden. Bei dem bestehenden Rohrleitungssystem gibt es eine Verbindungsleitung direkt
aus dem Faulbehélter auf die Ablaufleitung aus der Schlammtasche. So muss der Schlamm
nicht erst Uber das Teleskoprohr ablaufen, sondern kann direkt aus dem Faulbehalter in die
Ablaufleitung gelangen. Das Teleskoprohr wird bei dieser Fahrweise nicht genutzt und ganz
nach oben gefahren, damit kein Schlamm tber das Teleskoprohr aus dem Faulbehélter ab-
laufen kann. Die Einbindung der Transferpumpe erfolgt analog der zuvor beschriebenen Vari-
ante mit der Nutzung des Teleskoprohres. In Abbildung 166 sind die fir die Umsetzung des
Reihenbetriebes zusatzlich erforderlichen Transferpumpen und zugehérige Schieber rot ein-
gekreist. Auf der Druckseite der Pumpe bleibt wie zuvor beschrieben die Anbindung an die

Beschickungsleitung des nachgeschalteten Faulbehalters.

Abbildung 166 zeigt den vierstufigen Reihenbetrieb. Dabei sind die Faulbehélter 1 und 2 als
erste parallele Stufe gewahlt. Der Faulbehélter 2 wird gerade mit Rohschlamm beschickt und
Uber die Transferpumpen wird der Schlamm weiter zu FB3-FB4-FB5 gepumpt. Von Faulbe-
halter 5 gelangt der Schlamm dann in die Nacheindicker.
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Der urspriingliche Rohrleitungsverlauf kann Faulbehdlter 5 enthommen werden. Dieser ist der
letzte Faulbehalter in der Reihe und bendétigt daher auch keine Transferpumpe mehr. Die Ab-

laufleitung fuhrt direkt zum Nacheindicker.

Bei der Beschickung des Faulbehélters 5 muss gleichzeitig ein Abzug Uber die Transferpumpe
erfolgen. Der gesamte Faulbehélter bildet die Pumpenvorlage. Uber eine Hohenstandsmes-
sung des Faulbehéalters wird mit der frequenzgeregelten Transferpumpe ein konstanter Full-
stand im Faulbehalter eingestellt. Die HOhenstandmessung kann als Drucksonde, Ultraschall-
oder Radarmessung ausgefiihrt werden. Es ist aber eine zuverlassige Hohenstandsmessung
besonders wichtig, da sonst der Schlammspiegel nicht exakt eingestellt werden kann und der
Faulschlammmischer nicht im optimalen Fillstandsbereich betrieben wird. So kann aus einer
Fehlmessung des Hohenstandes eine unbeabsichtigte Absenkung des Schlammspiegels re-
sultieren, so dass die Funktion des Faulschlammmischers nicht mehr gegeben ist. Dies kann
auch uber die Stromaufnahme des Faulschlammmischers zusétzlich tberwacht werden. Sollte
die Schlammférderung des Mischers reduziert sein, so zeigt sich dies auch an der geringeren
Stromaufnahme des Mischers. Zuséatzlich konnen, wie auf dem GroRRklarwerk Stammheim um-
gesetzt, zwei unterschiedliche Messsysteme eingebaut werden. In die Faulbehélter wurden
folgende zwei unterschiedliche Systeme eingebaut: Ultraschall- und Radarhéhenstandmes-
sungen eingebaut. Zielsetzung dieser unterschiedlichen Messsysteme ist es, den Schlamm-
spiegel mit der Radarmessung genau zu erfassen Bei Schaumbildung sollte die Ultraschall-
messung die Schaumoberflache detektieren. Uber die Differenzhthen der beiden Messungen
sollte so eine Schaumerkennung im Faulbehéalter realisiert werden. In den Versuchsphasen
lieferte die Ultraschallmessung keine zuverlassigen Messwerte fir den Héhenstand und wurde

daher gegen eine hydrostatische Héhenstandmessung ausgetauscht.

Ein weiterer zu betrachtender Aspekt fur den zuverlassigen Betrieb ist eine ausreichende Faul-
schlammtemperatur in den nachgeschalteten Reaktoren. Bei der Reihenverschaltung werden
mdoglichst nur der Umwaélz- und der Rohschlamm der ersten Stufe mittels Warmetauscher auf
die erforderliche Temperatur von ca. 37°C aufgewarmt. Die nachfolgenden Faulbehéalter in der

Reihe werden nicht mehr zusétzlich aufgewarmt.

Bei den technischen Versuchen auf dem Grof3klarwerk Stammheim konnte auch im Winterbe-
trieb bei einer dreistufigen Fahrweise noch eine ausreichende Warme in der dritten Stufe nach-
gewiesen werden. In der Versuchsphase 4 wurde eine vierstufige Reihe getestet. Dabei zeigte
sich im Winter eine Abnahme der Schlammtemperatur in der vierten Stufe auf bis zu 34°C.
Niedriegere Temperaturen tiber einen langeren Zeitraum fithren zu einer Reduzierung der Um-
satzleistung. Bei der verfahrenstechnischen Optimierung der Schlammestabilisierung auf dem

GroRRklarwerk Stammheim wurde daher fur jeden Faulbehalter entsprechend Abbildung 9 und
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Abbildung 166 noch ein kleiner Warmetauscher in die kleine interne Umwalzung integriert. So
kann bei Temperaturdefiziten Uber den kleinen Warmetauscher individuell nachgeheizt wer-

den.

Fir die Umsetzung einer Reihenverschaltung sollte die Auslegung von zuséatzlichen Wéarme-
tauschern in Abh&ngigkeit von den ortlichen Gegebenheiten wie den W&armeverlusten der
Faulbehalter und den minimalen AuRentemperaturen ermittelt werden. Es wird empfohlen, bei
geringem rechnerischen zusatzlichen Warmebedarf die Warmetauscher zunachst nur plane-
risch zu bertcksichtigen.

Durch die Reihenverschaltung kommt es besonders in der ersten Stufe zu einer erhéhten Klar-
gasproduktion. Diese nimmt bis zu letzten Stufe kontinuierlich ab. Das Klargasnetz ist auf diese
geanderten Klargasmengen hinsichtlich der Leistungsfahigkeit und der Druckverluste zu pru-
fen. AuRerdem muss der Messbereich der Klargasdurchflussmessung Uberprift und gegebe-
nenfalls angepasst werden.

Die wichtigsten Punkte fur die Umstellung von Parallelbetrieb auf Reihenbetrieb sind zuvor
beschrieben worden. Diese stellen keinen besonders hohen Aufwand dar und kénnen bei den
meisten Faulungsanlagen problemlos umgesetzt werden, sofern raum- und wandtechnisch
ausreichend Platz fur die Einbindung der Rohrleitungen, Schieber und Transferpumpen vor-
handen ist. AuBerdem missen die Schaltanlagen noch gentigend Reserven fir die zusatzli-
chen Aggregate haben. Den grof3ten Platzbedarf haben die Frequenzumrichter fur die Trans-
ferpumpen. Diese kénnen aber auch auf3erhalb der Schaltanlage direkt bei den Pumpen in-
stalliert werden. AbschlieBend muss noch die Programmierung der Schlammfaulungsanlage

angepasst werden.

Aufwendiger wird die Umriistung auf die Reihenverschaltung, wenn noch zusatzliche Warme-

tauscher erforderlich sind.
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4.3 Auswirkungen auf die biologische Abwasserreinigung

Ein héherer Stoffabbau durch die Umstellung von Parallel- auf Reihenbetrieb ist mit einer ho-
heren Ricklésung des inkorporierten Stickstoffs und Phosphors aus der Biomasse verbunden.
Die Rickbelastung aus Phosphor ist im Vergleich zum Stickstoff bei chemisch-physikalischer
Fallung relativ gering. Weiterhin erhdht sich die Produktion von geléstem biologisch inerten
CSB. Die erhdhte Freisetzung von Ammonium, CSB und Phosphor im Schlammwasser fihrt
zu einer erhdhten Ruckbelastung der biologischen Stufe. Um den Einfluss der veranderten
Ruckbelastung auf das erforderliche Belebungsbeckenvolumen zu beurteilen, wurde beispiel-
haft fir eine Klaranlage mit einer Ausbaugréf3e von 500.000 E und einer Vorklarzeit von einer

Stunde eine statische Nachbemessung fur folgenden Lastfalle durchgefuhrt:

¢ Einstufiger Betrieb der Faulstufe mit einer hydraulischen Aufenthaltszeit von 15 d bzw.
30d

e Zweistufiger Betrieb der Faulung mit einer hydraulischen Aufenthaltszeit von 15 d bzw.
30d

Als Eingangsdaten fur die Berechnung der Rickbelastung gehen folgende Daten ein:
e inkorporierter Stickstoff und Phosphor je kg oTR Rohschlamm (Tabelle 15)

¢ Abbaugrad in der Faulungsstufe in Abhangigkeit der hydraulischen Aufenthaltszeit und
der Betriebsweise der Faulung (Tabelle 18)

¢ Rickloserate fiir CSB

Unter Beriicksichtigung der typischen Anteile an Stickstoff, und Phosphor- und CSB nach Ta-
belle 15 und dem spezifischen Schlammanfall nach DWA M 383 kdnnen fiir eine Belebungs-
anlage mit anaerober Faulung die spezifischen Frachten im Organik-Anteil des Rohschlamms
berechnet werden (Tabelle 16 und Tabelle 17).

Tabelle 15: Literaturdaten zur Stickstoff- und Phosphorinkorporation in PS und US (ATV-
DVWK-Arbeitsgruppe AK - 1.3, 2000)

Para- Einheit Bereich typi- Para- Einheit Bereich typi-
meter scher meter scher
von bis Wert von bis Wert
GVyss [%] 55 70 " GVps [%] 65 75 70
CSB/oT [g CSB/g 1,4 1,6 1,5 CSB/oT [g CSB/g 1,5 1.7 1,6
R oTR] R oTR]
in 0SS [mg N/g 90 120 100 inpPs [mg N/g 25 50 35
oTR] oTR]
ip.0ss [mg P/g 25 80 2) ipps [mg P/g 7 13 10
oTR] oTR]
NoTR,USS [%] 30 40 35 NoTR,PS [%] 45 65 55
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Tabelle 16: Spezifische Stickstoff, Phosphor- und CSB-Anteile in PS, US und Rohschlamm

PS Us Rohschlamm

Bd, TR g TS/E/d 28 32,9 60,9
GV % 0,75 0,72 0,73
Bd,oTr g oTS/E/ 21,0 23,7 44,7
N-Gehalt Organik mgN/goTR 35 100 70,1
Bd,N,0rganik kg N/d 0,74 2,37 3,10
P-Gehalt Organik mg P /g oTR 10 25 18,0
Bad,p,0rganik kg P/d 0,21 0,59 0,80
CSB-Gehalt Orga- gCSB/g

nik oTR 1,5 1,6 1,6
Bd,csB,organik kg CSB/d 23,63 27,29 51,69

Tabelle 17: Stickstoff, Phosphor- und CSB-Anteile in PS, US und Rohschlamm fiir eine 500.000

Einwohner Klaranlage

TRrs-Gehalt Brs,m™ Brs,otm Brsn Brsp
% kg TM/d kg oTM/d kg N/d kg P/d
4,0 30.450 22.229 1.556 22

In Tabelle 18 ist die Rickbelastung aus der Schlammfaulung in Abhangigkeit der hydrauli-
schen Aufenthaltszeit bei Parallel- oder Reihenbetrieb fur eine 500.000 Einwohner Klaranlage
zusammengestellt. Fir alle Varianten wurde ein TR-Gehalt im Zulauf von 4 % bericksichtigt.
Fur den oTR-Abbaugrad wurde ein Abbau erster Ordnung mit einem maximalen Abbaugrad
von 60 % verwendet (Formel nach Pfeiffer, 1989). Hiermit ergibt sich ein 0oTR-Abbau von 53 %
bei einer hydraulischen Aufenthaltszeit von 30 d fir den Parallelbetrieb. Fir den abgebauten
Organik-Anteil wurde eine 100 %-ige Ruckloésung fir den Stickstoffanteil angesetzt. Hiermit
steigen die Stickstoffkonzentrationen von 968 mg N/L fiir den einstufigen Betrieb und einer
hydraulischen Aufenthaltszeit von 15 d auf 1082 mg N/L fiir den zweistufigen Betrieb und einer
hydraulischen Aufenthaltszeit von 30 d an. Dies entspricht einer Rickbelastung bezogen auf
die Stickstofffracht im Zulauf von ca. 2,5 %. Fir den Phosphoranteil wurde nur eine 6°%-ige
Rucklosung fir eine Anlage mit chemischer Fallung angesetzt. Die P-Gehalte im Prozesswas-
ser verandern sich nur geringfiigig und liegen zwischen 14 bis 17 mg N/L. Bei Anlagen mit

biologischer Phosphorelimination ist mit héheren Ricklosungsraten zu rechnen.
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Tabelle 18: Berechnung der Ruckbelastung im Prozesswasser fur die Parameter Stickstoff in

Abhéangigkeit von den Lastfallen

tr,FB Nabb,0TR QpPw Npw Npw Ppw Ppw

d - m3/d kg N/d mg N/L kg P/d mg P/L
1-stufig 30d 0,51 761 824 1.082 12 15
1-stufig 15d 0,46 761 737 968 11 14
2-stufig 30d 0,55 761 892 1.172 13 17
2-stufig 15d 0,51 761 821 1.078 12 15

In Abbildung 167 ist das erforderliche Beckenvolumen der biologischen Stufe fir die 4 Lastfalle
gegenlbergestellt. Das erforderliche Beckenvolumen steigt mit der Erhdhung der Faulzeit von
15 d auf 30 d um 3.160 m3 an. Die Umstellung der Faulung von Parallelbetrieb auf Reihenbe-
trieb flhrt bei einer hydraulischen Aufenthaltszeit von 30 d zu einer Erh6hung des Beckenvo-
lumens in einer &hnlichen GréRenordnung. Bezogen auf das Gesamtvolumen ist damit eine
zusatzliche Belebungsbeckenkapazitat von ca. 3,3 % erforderlich. Die erhdhte Rickbelastung
hat keinen Einfluss auf das erforderliche Nitrifikationsvolumen, sondern fiihrt nur zu einer Er-
hohung des erforderlichen Denitrifikationsvolumens. Insgesamt ist der Einfluss als gering ein-
zustufen, nur bei stark ausgelasteten / Uiberlasteten Anlagen sind bauliche oder verfahrens-
technische MalRnahmen erforderlich, um die zusétzliche Belastung aufzunehmen. Im Rahmen
der Wirtschaftlichkeitsuntersuchung werden die sich hieraus ergebenen zusatzlichen Kosten
daher nicht bertcksichtigt.
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Abbildung 167: Erforderliches Beckenvolumen in Abhéngigkeit von der hydraulischen Aufent-

haltszeit bei Parallel- oder Reihenbetrieb
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Neben Stickstoff und Phosphor erhoht sich bei einem verbesserten oTR-Abbaugrad auch der
inerte CSB. (Toutian et al. 2019) hat fir Rohschlamm eine Riickloserate an inerten CSB von
2 % bezogen auf den abgebauten 0TR im Faulbehélter ermittelt. Mit diesem Ansatz kann die
Ruckbelastung an inerten CSB aus der Schlammentwasserung bei einer Erhéhung des oTR-
Abbaugrades in der Faulung berechnet werden. Es ergibt sich ein inerter CSB von 436 bis
528 mg/L in Abhangigkeit von der hydraulischen Aufenthaltszeit und der Verschaltung der Re-
aktoren (Tabelle 19). Unter Berlcksichtigung einer spezifischen Zulaufmenge zur Klaranlage
von 210 L/(E*d) ergibt sich nur eine geringe Erhéhung der CSB-Konzentration im Ablauf der
Nachklarung von ca. 3-4 mg/L durch den inerten Anteil des gesamten Prozesswassers. Der

Einfluss auf dem CSB im Ablauf der Klaranlage ist somit vernachlassigbar.

Tabelle 19: Ermittlung der CSB-Riickbelastung im Ablauf der Schlammfaulung und im Ablauf
der Klaranlage in Abhangigkeit von der hydraulischen Aufenthaltszeit und Verschaltung

1-stufig 1-stufig 2-stufig | 2-stufig
30d 15d 30d 15d
CSB im PW* [mg/L] 609 545 660 607
CSBinert im PW** [mg/L] 487 436 528 486
ACSBinert im Ablauf NK  [mg/L] 3,5 3,2 3,8 3,5
ACSBinert im Ablauf NK  [mg/L] 3,5 3,2 3,8 3,5

* CSBinet/CSB = 80 %

**herechnet mit 2% Rucklésung je abgebauten oTR

4,5
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15
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Abbildung 168: Erhéhung der CSBiner-Konzentration im Ablauf der Nachklarung in Abhangig-
keit von der hydraulischen Aufenthaltszeit bei Parallel- oder Reihenbetrieb durch die Riickbe-

lastung aus dem Prozesswasser
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4.4 Wirtschaftlichkeit des Verfahrensansatzes

4.4.1 Kostenansatze

Fir die Wirtschaftlichkeitsuntersuchung wurden die Ergebnisse aus den grof3technischen Ver-
suchen aus Kapitel 3.2 bertcksichtigt. Als Eingangsgrof3en fir die Schlammmenge und die
Klargasproduktion wurden die Daten aus 2015 gewéhlt, da zu diesem Zeitpunkt alle Faulbe-
halter parallel betrieben wurden und noch keine Zugabe von Co-Substraten erfolgte. So ist
eine Beeinflussung der neuen Verfahrensweise auf die zu entsorgende Schlammmenge noch
nicht gegeben. Es wird eine Reduzierung der Trockenmasse um 15 % und eine Erh6hung der
Gasproduktion um 3 % angesetzt. Die Verbesserung des Entwasserungsgrades betrug durch
die Reihenverschaltung bis zu 2-Prozentpunkte TR. Fir die Wirtschaftlichkeitsberechnung

wird der konservative Ansatz mit einer Verbesserung von 1-Prozentpunkt TR berticksichtigt.

Folgende Kostenansatze wurden berlcksichtigt:
o Klarschlammentsorgungskosten in der Verbrennung von 90 Euro/t OS brutto
e Fremdstromeinkauf: 20,00 Ct/kWh
¢ Eigenstromerzeugung BHKW: 7,00 Ct/kWh

o Polymerkosten: 4,5 Euro/ kg WS

Die Kostenansatze entsprechen den marktiiblichen Preisen und dem Preisniveau, dass auch

bei den Stadtentwasserungsbetrieben Koéln anfallt.

Die zusatzlichen Investitionen werden nur fir die Anlagenteile beriicksichtigt, die fir eine Um-
stellung auf eine dreistufige Reihenverschaltung unbedingt erforderlich sind. Im Rahmen des
grolRen Umbaus der Schlammfaulungsanlage auf dem GroRRklarwerk Stammheim wurde be-
wusst eine deutlich aufwendigere Verschaltung mit sehr vielen Freiheitsgraden umgesetzt, da
hierzu unterschiedliche Betriebseinstellungen getestet werden sollten. So wurde auch eine
vier- bzw. fiinfstufige Reihenverschaltung beriicksichtigt. Da bei so einer mehrstufigen Ver-
schaltung mit einem Abkihlen der Faulbehalter zu rechnen ist, wurden flr die Faulbehalter
kleine einzelne Warmetauscher installiert, so dass jeder Faulbehalter noch individuell nachge-
heizt werden kann. Die Erfahrungen haben gezeigt, dass in den Wintermonaten noch eine
ausreichende Schlammtemperatur in der dritten Stufe vorhanden ist. Daher werden in der

nachfolgenden Wirtschaftlichkeitsbetrachtung diese Warmetauscher nicht beriicksichtigt.

Fir die zusatzlichen Investitionskosten in Hohe von 600.000 fur Rohrleitungen, Pumpen, Ar-
maturen und Elektrotechnik wird eine mittlere Abschreibungszeit von 15 Jahren und eine Ver-

zinsung von 2% gewahilt.
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4.4.2 Wirtschaftlichkeitsuntersuchung am Beispiel des GKW Kdln-Stammheim

Die moglichen Betriebskosteneinsparungen werden fir eine dreistufige Reihenverschaltung
entsprechend Abbildung 169 mit den Kostenansatzen aus Kapitel 4.4.1 ermittelt. Diese Ver-
schaltung ist mit Phase 2 vergleichbar, nur wurde hier der Referenzfaulbehalter in die Reihen-

verschaltung integriert.

0,5*Qs 5
0,5 QHLB
— 511 —_— > S2.1
0,5*Qs 5 T,
— S3 —>

O,SQHLB J
—» S1.2 —» S22

Abbildung 169: Dreistufige Reihenverschaltung mit zwei parallelen Stufen

Die Betriebskosteneinsparungen resultieren vorrangig aus der Reduzierung der zu entsorgen-
den Klarschlammmenge. Durch den besseren Frachtabbau und die gestiegene Entwéasse-
rungsleistung verringert sich die Klarschlammmenge von 61.538 t Originalsubstanz um
11.266t auf 50.272t OS. Folglich reduzieren sich die Entsorgungskosten um 18 % von
5.540.000 Euro/a um rund 1.000.000 Euro/a auf 4.540.000 Euro/a. Auf3erdem wird nicht mehr
so viel Flockungshilfsmittel fir die Schlammentwasserung bendtigt, und es konnen 15 % bzw.
87.000 Euro/a eingespart werden. Die Steigerung der Gasproduktion um 3 % flhrt zu einer
zusatzlichen Klargasmenge von 362.000 m3/a. Daraus kann im BHKW eine Strommenge von
905.000 kWh/a erzeugt werden.

Fur die dreistufige Reihenverschaltung werden vier zusatzliche Transferpumpen bendétigt, die
die gesamte Rohschlammmenge von 660.000 m3/a mit einem Jahresstromverbrauch von ca.
114.00.000 kWh/a von einer zur anderen Stufe pumpen. Bei einem Kostenansatz von
7 Ct/kwh fir die Eigenstromerzeugung ergibt sich bei Fremdstromkosten von 20 Ct/kWh ein
Vorteil von 13 Ct/kWh. Dies fluhrt zu einer weiteren Kosteneinsparung von 117.650 Euro/a fur
den nicht erforderlichen Fremdstromeinkauf. Die zusatzlichen Pumpkosten werden mit
20 Ct/kWh berucksichtigt und ergeben Mehrkosten von 22.800 Euro. Somit resultiert eine Kos-
teneinsparung fiir den Fremdstrombezug von 94.850 Euro/a.

Durch den erforderlichen Einbau der Transferpumpen und die zugehdrige Peripherie fallen

auch Instandhaltungskosten an. Die grol3ten Instandhaltungskosten fur die Transferpumpen-

systeme entstanden 2018 mit mittleren Kosten von 2.649 Euro je Pumpe. Diese werden fir
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die Wirtschaftlichkeitsberechnung angesetzt. Damit entsprechen die Instandhaltungskosten

von 10.596 dem Ublichen 2 % Ansatz der Investitionskosten.

Die dreistufige Reihenverschaltung der Faulbehélter fuhrt zu einer jahrlichen Betriebskosten-
einsparung von 5,5% bzw. 1.171.254 Euro/a fur die gesamte Klaranlage.

Den Betriebskosteneinsparungen stehen zuséatzliche Kapitalkosten in Hohe von ca.

52.000 Euro aus Abschreibung und Zinsen entgegen.

Daraus resultiert eine Reduzierung der Gesamtjahreskosten von rund 1.120.000 Euro durch
die dreistufige Reihenverschaltung der Faulbehalter.

Die Auswertung zeigt, dass die zusatzlichen Stromverbrauchs- und Instandhaltungskosten
und die Kapitalkosten einen vergleichsweise geringeren Einfluss gegeniber der Betriebskos-
teneinsparung haben. Die dreistufige Reihenverschaltung erweist sich somit als besonders
wirtschatftlich.

Im aktuellen Betrieb haben sich die TR-Reduzierung und die bessere Entwasserungsleistung
noch nicht vollstandig auf die Verminderung der Klarschlammentsorgungsmengen ausgewirkt,
da sich der Zentrifugenbetrieb zum Schutz der nachgeschalteten Prozesswasserbehandlungs-
anlage starker an eine gute Zentratqualitat orientierte und noch nicht auf die geanderten Rah-

menbedingungen eingestellt werden konnte. Diese Optimierungen sind gerade in der Planung.
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5 Zusammenfassung und Ausblick

Die biologische Schlammstabilisierung ruckt neben der Abwasserreinigung zunehmend in den
Fokus. Durch die Steigerung der Gasproduktion mit anschlieBender Verstromung, stellt sie

einen weiteren Baustein auf dem Weg zu einer energieneutralen Kléaranlage dar.

Bei den Betriebskosten einer Klaranlage spielen die Schlammstabilisierung und die Schlam-
mentsorgung eine groRe Rolle. Nach den Personalkosten sind die Kosten fiir die Klarschlam-
mentsorgung der zweitgrof3te Kostenfaktor. Ziel ist, die zu entsorgende Schlammmenge durch

einen erhdéhten Abbaugrad und eine verbesserte Entwasserungsleistung zu verringern.

In diesem Forschungsprojekt wurde untersucht, inwieweit eine Reihenverschaltung der Faul-
behalter dazu beitragen kann, die zuvor genannten Ziele zu erreichen. Die reaktionskinetische
Simulation, die mikrobiologischen Analysen und die Strémungssimulation zeigen mdgliche Op-

timierungspotenziale auf.

Der Vorteil des Projektes liegt in der Durchfiihrung grof3technischer Versuche. Diese wurden
auf dem GKW Kadln-Stammheim, das mit seinen 5 mesophil betriebenen Faulbehaltern mit
jeweils 11.000 m? zu der GroRRenklasse 5 zahlt, durchgefuhrt. Aufgrund vorangegangener Um-
baumalnahmen konnten hier unterschiedliche Verschaltungen der Faulbehalter im Vergleich

zu einem klassischen Parallelbetrieb untersucht werden.

Auswertung der Labor- und Betriebsdaten

Die besten Versuchsergebnisse konnten fiir eine dreistufige Reihe mit hydraulischen Aufent-
haltszeiten von 10 d je Reaktor bzw. 30 d fir die gesamte Reihe erreicht werden. Mit den
geringen hydraulischen Aufenthaltszeiten von 10 d und damit verbundenen hohen Raumbe-
lastungen von im Mittel 4,5 kg oTR/(m3*d) in der ersten Stufe ergeben sich reaktionskinetische
Vorteile. Bei dieser Betriebsweise wurde im Vergleich zum einstufigen, parallelen Betrieb der
Faulbehalter mit 30 Tagen Aufenthaltszeit ein um bis zu 15 % deutlich verbesserter 0TR-Ab-
bau erreicht. Eine Steigerung der Gasproduktion konnte in Hohe von 3 % - 6 % ermittelt wer-
den. Mit einer Reduzierung der hydraulischen Aufenthaltszeit auf 8 Tage je Reaktor und
24 Tage fur die gesamte dreistufige Reihe konnte weiterhin ein stabiler Betrieb mit hohen 0 TR-
Abbaugraden erreicht werden. Die im Verhéltnis zum oTR-Abbau von 15 % vergleichsweise
geringe Gasertragssteigerung von 3 % - 6 % ist eventuell auf eine Verschiebung der Abbau-

wege mit einer geringeren Methan- und héheren CO.-Anteilen im Faulgas zurickzufuhren.

Die Untersuchung eines zweistufigen Betriebs mit einer tGblichen Aufenthaltszeit von 20 d fur
die gesamte Reihe bzw. 10 d je Reaktor wies nur eine geringe Verbesserung des oTR-Abbaus
im Vergleich zum Parallelbetrieb auf. Abweichend von den anderen Versuchsphasen wies le-

diglich diese Phase im Vergleich eine geringere Steigerung des oTR-Abbaus in der zweiten



Zusammenfassung und Ausblick Seite 156

Stufe auf. Die Ergebnisse der Simulation weisen eine Verbesserung des oTR-Abbaus von
10 % auf. Daher ist fur die zweistufige Reihe auch von einem héheren Abbaupotential im Ver-

gleich zur klassischen Verschaltung auszugehen.

Der ausgefaulte Schlamm der dreistufigen Reihe bei einer hydraulischen Aufenthaltszeit von
30 Tage liel3 sich besser entwassern und erreichte um bis zu 2 Prozentpunkte héhere TR-
Werte (vgl. V2b und V3b) gegenliber der Parallelverschaltung bei sehr guter Abscheideleis-
tung der Zentrifugen.

Mikrobiologische Untersuchungen

Die mikrobiologischen Analysen zeigten, dass alle Faulbehélter innerhalb der verschiedenen
Versuchsphasen eine hohe mikrobielle Diversitat, insbesondere in der Doméane Bacteria, auf-
wiesen. Die hohe Diversitat trug im Falle des GKW Kdln Stammheim zu einer stabilen Pro-
zessfuhrung bei, da kleinere Stérungen abgepuffert werden. Langfristig ist demnach fiir die
untersuchten Varianten mit einem stabilen Betrieb zu rechnen. In den stationdren Phasen
wurde bei den Bacteria eine durchschnittliche Zelldichte zwischen 10! und 10'*%/100 ml und
bei den Archaea zwischen 10° und 10%/100 ml ermittelt. Generell konnte kein negativer Ein-
fluss der Faulbehalterverschaltung auf die mikrobielle Biozénose im Bereich von Schlammal-
tern zwischen 20-30d festgestellt werden.

Anhand der ermittelten mikrobiellen Ergebnisse kénnen folgende Aussagen getroffen werden:

a) FUr den Reihenbetrieb sollte eine Verweilzeit unterhalb von 8 Tagen pro Reaktor, insbeson-
dere fiir die 1. Stufe, nicht unterschritten werden. Im vorliegenden Projekt flihrte die Reduzie-
rung der Verweilzeit auf 8 Tage zu einer Auswaschung der Bakterien und somit zu einer Ver-
ringerung der Zelldichte, die sich jedoch nach einiger Zeit wieder erholte (Abbildung 88). Im
mesophilen Betrieb ist davon auszugehen, dass bei Aufenthaltszeiten unterhalb von 8 Tagen
keine wesentlichen Sicherheiten gegeniiber Betriebsstérungen mehr vorliegen, da niedrigere

Verweilzeiten zu einer irreversiblen Verringerung der Zelldichte fihren kénnten.

b) Die Verringerung der Verweilzeit auf 8 Tage fiihrt ebenfalls zu einer Abnahme der Abundanz
der acetoklastischen Methanosaetaceae (Methanosaeta spp.) von ca. 90 % (HRT > 8d) bis
ca. 45 % (HRT > 8d) und zu einer Erhéhung der Abundanz hydrogenotropher Methanbildner
(u.a. Methanolinea spp. und Methanospirillum spp.) von ca. 5 % (HRT > 8d) bis ca. 55 % (HRT
> 8d) (Abbildung 86 und Abbildung 90). Die mikrobiellen Untersuchungen geben Hinweis da-
rauf, dass es bei einer Verweilzeit unter 8 Tagen langfristig zu einer Verschiebung der Stoff-
wechselwege von acetoklastischer zu hydrogenotropher Methanogenese gegebenenfalls mit
einer syntrophen Acetatoxidation kommen kann.

c) Bei der Reihenschaltung konnte mit einer Verweilzeit von 8 Tagen eine Reduzierung des

Methangehaltes um 2,4 % und eine Erh6éhung der Konzentration organischer Séuren von 280
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auf 450 mg/L ermittelt werden. Die Reduzierung des Methangehaltes kann auf die starke Ver-
ringerung der Abundanz der acetoklastischen Methanogenen (s.0.) zurtickgefihrt werden. Das
gebildete Acetat kann akkumulieren (s.0.) und/oder durch die syntrophe Acetatoxidation in CO»
und H2 umgesetzt werden, so dass mehr Substrat fiir die hydrogenotrophen Methanogenen
zur Verfigung steht. Da keine starkere Reduzierung des Methangehaltes bei Aufenthaltszei-
ten kleiner 8 Tage zu beobachten war, liegt die Vermutung nahe, dass durch eine vermehrte
hydrogenotrophe Methanogenese eine starkere Verringerung des Methangehaltes verhindert
wurde.

Die gewonnenen Erkenntnisse in Bezug der Mikrobiologie in diesem Projekt eréffnen weitere
zuklnftige Forschungsfragen. So ist noch unklar, ob eine Verweilzeit unterhalb von 8 Tagen
zu einer irreversiblen Verschiebung von acetoklastischer zu hydrogenotropher Methanoge-
nese fuhrt, und ob langfristig auch mit sehr geringen Schlammaltern ein stabiler Betrieb ge-
wabhrleistet werden kann. Nach bisherigen Erkenntnissen dieses Projektes sollten die Reakto-
ren jedoch nicht unter einer Verweilzeit von 8 Tagen gefahren werden. Aus landwirtschaftli-
chen Biogasanlagen ist bekannt, dass ein hoher Biogasertrag auch mit einer hydrogenotro-
phen Methanogenese erzielt werden kann (Nettmann et al., 2008, Nettmann et al., 2010, Heeg
et al., 2014).

Ein- und mehrphasige CFED-Stromungssimulation

Die Stromungsverhaltnisse in den Reaktoren werden oft nur grob abgeschétzt. Dabei ist neben
einer ausreichenden Durchmischung auch die moglichst weitgehende Ausnutzung des Behal-
tervolumens durch das Vermeiden von Totzonen wichtig, und hydraulische Kurzschlussstro-
mungen sollten vermieden werden. Daher erfolgte im Projekt eine detaillierte Betrachtung der
Stromungsverhaltnisse in den Faulbehaltern mit Hilfe der numerischen Stromungsmechanik

(Computational Fluid Dynamics, CFD).

Kenntnisse Uber die rheologischen Eigenschaften der Substrate im Prozess sind bisher nur
luckenhaft vorhanden, deshalb wurden zunéchst detaillierte Viskositats- und Dichtemessun-
gen der Faulschlamme durchgefuhrt. Sie dienten als Grundlage fur die Stromungsberechnun-

gen und sollten Zusammenhange mit Betriebsparametern aufzeigen.

a) Ergebnisse der Viskositatsmessungen zeigten einheitlich ein strukturviskoses (scherver-
diinnendes) Fliel3verhalten mit schwacher Thixotropie. Die grof3e Anzahl durchgefuhrter Mes-
sungen zeigte auch eine Abnahme der Viskositat im Verlauf der Reihenschaltung. Diese Be-
obachtung ist vor dem Hintergrund der mechanischen Zerkleinerung und des biologischen Ab-
baus nachvollziehbar. Es stellte sich des Weiteren heraus, dass die Viskositat innerhalb eines
Faulbehalters nicht konstant ist, sondern eine Schichtung in der Vertikalen existiert, diese Er-

kenntnis dokumentiert wissenschaftliches Neuland. Die umfassende Datengrundlage bildete
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auch die Basis fur die mehrphasigen und damit moglichst realitatsnahen Strémungsberech-

nungen.

b) Es konnten deutliche Abhéngigkeiten zwischen Parametern, wie beispielsweise dem orga-
nischen Trockenrickstand oder der Raumbelastung mit der gemessenen Viskositat tiber einen
weiten Scherratenbereichen innerhalb der jeweiligen Versuchsphase festgestellt werden. Die
Korrelation tber alle gemessenen Versuchsphasen zeigte jedoch auch, dass weitere Parame-
ter einen Einfluss auf die Viskositat haben.

¢) Von besonderem Interesse ist der Einfluss der Rheologie auf die Entwasserungsergebnisse.

Es stellte sich heraus, dass das Entwéasserungsergebnis bei geringerer Viskositat besser wird.

d) Die Dichtemessungen ergaben, dass die Dichte tendenziell im Verlauf der Reihenschaltung
zunimmt. Eine logische Erklarung ist, dass das an der abnehmenden Gasproduktion liegt. Es

wurden Werte von unter 920 kg/m3 bis zu etwa 1.010 kg/m3 gemessen.

e) Die Stromungsberechnungen haben gezeigt, dass sich aufgrund der unterschiedlichen Vis-
kositat nicht nur die Geschwindigkeiten &ndern, sondern die Strémung in Teilbereichen des
Faulbehalters auch die Richtung umkehrte. Auch die numerischen Tracerversuche zeigten
Unterschiede in Abhangigkeit von der Viskositét.

f) Grundsatzlich zeigten die Berechnungen eine gute Durchmischung der Faulbehalter und
Uberwiegend einen geringen Anteil schlecht durchmischter Bereiche, sodass das Behaltervo-
lumen gut genutzt wird. Der Betrieb einiger Zulaufe bewirkte ein Strémungsregime, dass dem
eines ideal durchmischten Rihrkessel nahekommt. Der Betrieb anderer Zulaufdiisen zeigte
dagegen hydraulische Kurzschliisse. Es sollte daher darauf geachtet werden, dass der Ablauf

in FlieRrichtung mdglichst weit vom Zulauf entfernt ist.

g) Als eine der weltweit ersten Untersuchungen wurden im Projekt mehrphasige Stromungs-
berechnungen mit Gasproduktion fur Faulbehalter der Grof3technik durchgefiihrt. Die instatio-
naren Mehrphasenberechnungen sollten das reale Strémungsregime noch genauer abbilden
und zeigten ein nochmals verandertes Bild der Stromung durch den Einfluss der Gasphase.
Je nach Gasblasengrdf3e und -konzentration, zeigten sowohl die FlieRgeschwindigkeiten, als
auch die -richtungen, in Teilbereichen des Faulbehalters signifikante Anderungen. Die berech-
neten Phasenanteile zeigten eine deutliche Variation in der Vertikalen, bei der die Schlamm-
phase einheitlich nach oben ab- und die Gasphase entsprechend zunimmt. Die durchgefihrten

Messungen haben nur teilweise dieselbe Tendenz in der Vertikalen erkennen lassen.

Insgesamt konnten aus der numerischen Modellierung wichtige Erkenntnisse tiber den Betrieb

und die Optimierung der Faulbehélter gewonnen werden.
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Reaktionskinetische Simulation

Mit der Simulation der Reaktionskinetik kann sowohl das mittlere Abbauverhalten des Paral-
lelbetriebs als auch des Reihenbetriebs gut dargestellt werden. In allen Versuchsphasen zeigt
sich ein deutlich verbesserter oTR-Abbaugrad bei gleichbleibender bzw. etwas geringerer
Gasproduktion im Vergleich zum parallelen Betrieb und bestatigt die geringe Verbesserung
des gemessenen spezifischen Gasertrages.

Die mit dem Modell durchgefihrten Variantenuntersuchungen fir eine 500.000 E Anlage mit
einer konventionellen Belebungsanlage und anaerober Schlammestabilisierung weist im zwei-
stufigen Reihenbetrieb bei einer hydraulischen Aufenthaltszeit von 20 d fir die gesamte Reihe
und konstanter Zulauffracht eine Verbesserung von 10 % oTR-Abbau und 11 % Gasertrag im
Vergleich zum Parallelbetrieb auf. Mit der Umsetzung einer dreistufigen Reihe kann eine wei-
tere Erhéhung des Gasertrags und des Abbaugrades auf 14 % erreicht werden.

Im Vergleich zu den Ergebnissen aus den grof3technischen Versuchen ergeben sich in der
Simulation deutlich bessere 0TR-Abbauraten fiir den zweistufigen Betrieb. Hier sind weiterfuh-
rende Untersuchungen zum zweistufigen Reihenbetrieb bei langeren Aufenthaltszeiten erfor-
derlich, um abzuleiten, ob der verbesserte 0TR-Abbau auf den Betrieb der Faulung bei lange-
ren Aufenthaltszeiten oder auf die verbesserte Reaktionskinetik durch den dreistufigen Rei-
henbetrieb zurtickzufiihren ist. Weiterhin weisen die grofdtechnischen Versuche einen deutlich
geringen spezifischen Gasertrag auf. Hier sind weiterfihrende Untersuchungen erforderlich,

um die Griinde fUr die geringeren Ertragsraten zu ermitteln.

Grol3technischer Betrieb des GKW Kdéln-Stammheim

Fur die Umstellung von einstufigem Betrieb auf mehrstufigen Betrieb der Faulbehalter sind nur
geringe technische Maflinahmen erforderlich. Da die meisten Faulbehalter auf gleicher Hoéhe
gebaut wurden, sind fur die Uberleitung von einem Faulbehélter in den anderen Transferpum-
pen und eine rohrleitungstechnische Anbindung erforderlich. Bei der Beschickung des Faul-
behalters muss gleichzeitig ein Abzug Uber die Transferpumpe erfolgen. Hier muss Uber eine
Hohenstandsmessung des Faulbehalters mit frequenzgeregelten Transferpumpe ein konstan-
ter Fullstand im Faulbehélter eingestellt werden. Die Hohenstandmessung kann als Druck-
sonde, Ultraschall- oder Radarmessung ausgefiihrt werden. Die Einbindung von zusétzlichen
Warmepumpen fir die nachgeschalteten Stufen einer mehrstufigen Reihe ist von den Trans-
missionsverlusten der Faulbehélter abhangig. Die grof3technischen Versuche haben jedoch
fur das GKW gezeigt, dass hier die Aufheizung des Faulschlamms im ersten mesophilen Re-
aktor ausreichend war. Als verfahrenstechnische Randbedingung wird eine hydraulische Auf-

enthaltszeit in der ersten Stufe von ca. 10 Tagen empfohlen.
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Die Wirtschaftlichkeit des Verfahrensansatzes wurde beispielhaft fir das GKW Kéln-Stamm-
heim durchgefihrt. Es wurden Kosten fur die Transferpumpen inkl. rohrleitungstechnischer
Einbindung und Elektrotechnik beriicksichtigt. Als Kosteneinsparung wurde eine Reduzierung
der Trockenmasse um 15 %, eine Erhéhung der Gasproduktion um 3 % sowie eine Verbesse-
rung des Entwasserungsgrades durch die Reihenverschaltung von 1 Prozentpunkt TR ange-

setzt.

Insbesondere durch den besseren oTR-Abbau und die gesteigerte Entwéasserungsleistung
kénnen die Klarschlammentsorgungskosten um 18 % gesenkt werden. Vor dem Hintergrund
weiter steigender Entsorgungskosten und den spateren zusatzlich hohen Kosten fiir das Phos-
phorrecycling gewinnt die Klarschlammreduzierung durch die Reihenverschaltung an Bedeu-
tung.

Das Potential, das sich durch eine Umstellung von Faulungsanlagen von einstufigen auf einen
mehrstufigen Betrieb fur die Klaranlagen in NRW ergibt, wurde abgeschétzt. In NRW haben
ca. 285 Klaranlagen eine Faulungsanlage. Da es sich hierbei Uberwiegend um Anlagen der
GroRenklassen 4 und 5 handelt, entsprechen diese Anlagen zusammen 31,5 Mio. EW und
damit 90 % der gesamten Reinigungskapazitat in NRW. Ungefahr 40 % der Faulungsanlagen
besitzen zwei Faulbehélter. Weiterhin weisen ein Grof3teil der Faulungsanlagen hydraulische
Aufenthaltszeiten von gré3er 20 Tagen auf, so dass ein stabiler Betrieb der Faulung bei einem
zweistufigen Betrieb der Anlage gewéhrleistet werden kann. Durch die Umstellung von ca.
28 % der Faulungsanlagen in NRW kann eine jahrliche Einsparung von 8,3 Mio. Euro erreicht
werden, dem stehen Uberwiegend nur geringe Investitionskosten gegentber. Weiterhin fihrt
die verbesserte Umsatzleistung zu einer etwas erhdhten Rlckbelastung der biologischen
Stufe. Die Aufnahme der Rickbelastung kann bei einem Grof3teil der Anlagen ohne einen

zusatzlichen Ausbau der Biologie realisiert werden.
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7 Anhang

7.1 Grof3technische Umsetzung
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Abbildung 170: V4b - CHs-Gehalte in den einzelnen Faulbehaltern am 19.11.2019
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Abbildung 171: V1 - spezifischer Gasertrag je oTR abgebaut als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 172: V1 - Verhéltniswerte fir CSB-Abbaugrad zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 173 V1 - Verhéaltniswerte fir NHs-N zu o TR-Abbaugrad

1700
L o)
Mledian
1 500 1 480 1 467 E ?S.Néuantl
o - Min. Wert
=) 1300 1306
g€ 1300 1257 T
o X 1.193 1.204
- 1474 1.167
» 143 1.142 1.071
G5 1% 1.028 193 4 00 et 036 o 7
N < ' X086 =" oS 83
ad 900 o738 00 892
@ L 802
755
700 702 98
500 472
S1.1+Des S1.2+Des S2+Des S3+Des+Co R1+Des

Abbildung 174: V2a - spezifischer Gasertrag je oTR abgebaut als Summe der gesamten Reihe



Anhang

Seite 168

100

90
80
70
60
50
40
30
20

CSB-Abbaugrad [%]

10 S1.1+Des

S1.2+Des @ 52+Des

S3+Des+Co @ R1+Des

0 20

40

60

oTR-Abbaugrad [%]

80

100

Abbildung 175: V2a - Verhéaltniswerte fir CSB-Abbaugrad zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 176: V2a - Verhéltniswerte fir NHs-N zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 177: V2b - spezifischer Gasertrag je oTR abgebaut als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 178: V2b - Verhdltniswerte fir CSB-Abbaugrad zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 179:V2b - Verhaltniswerte fir NHs-N zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 180: V3a - spezifischer Gasertrag je oTR abgebaut als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 181:V3a - Verhéltniswerte fiir CSB-Abbaugrad zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 182:V3a - Verhéltniswerte fur NHs-N zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 183: V3b - spezifischer Gasertrag je 0TR abgebaut als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 184: V3b - Verhaltniswerte fiir CSB-Abbaugrad zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 185: V3b - Verhaltniswerte fir NH4-N zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 186: V4a - spezifischer Gasertrag je oTR abgebaut als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 187: V4a - Verhaltniswerte fir CSB-Abbaugrad zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 188:V4a - Verhéltniswerte fur NHs-N zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 189: V4b - spezifischer Gasertrag je oTR abgebaut als Summe der gesamten Reihe
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Abbildung 190: V4b - Verhaltniswerte fiir CSB-Abbaugrad zu oTR-Abbaugrad
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Abbildung 191: V4b - Verhaltniswerte fir NH4-N zu oTR-Abbaugrad
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7.2 Mikrobiologische Methoden

7.2.1 Probennahme

Es wurde aus den jeweiligen Faulbehéltern eine frische (warme) Mischprobe an der Entnah-
mestelle im unteren Drittel gezogen. Die Tabelle 20 zeigt eine Ubersicht Gber die durchgefiihr-
ten Analysen inklusive einer Kostenaufstellung.

Fir die mikrobiellen Methoden wurde die jeweilige Mischprobe wie folgt prapariert:

i) DNA-basierte Analytik (qQPCR und 16S rDNA Amplikonanalyse): Insgesamt wurden je
Mischprobe und Probennahmetag 2x 40ml Schraubdeckel-ReaktionsgefalRe abgefullt und
wahrend des Transportes bei 4°C gekihlt. AnschlieRend wurden die Proben bis zur weite-
ren Verarbeitung bei -20°C gelagert.

ii) FISH: Insgesamt wurden 3-5x 500ml der jeweiligen frischen Mischproben in ein 2ml Reak-
tionsgefalle, das 1,5ml einer 3,5% Formaldehyd/PBS Lésung beinhaltete, Uberfihrt und far
4 Stunden bei 4°C inkubiert.

Tabelle 20: Ubersicht der durchgefiihrten mikrobiologischen Analysen und Gesamtkosten.

Analysemethode Anzahl der Kosten pro Gesamtkosten Anzahl der Kosten pro Gesamtkosten
Analysen Analyse (2016-2018) Analysen Analyse (Aufstockung
(2016-2018) (2016-2018) (Aufstockung | (Aufstockung | 2018/2019)
2018/2019) 2018/2019)
16S rDNA Genbibli- 6 250,00 1.500,00

otheken - Bacteria

16S rDNA Genbibli- 6 250,00 1.500,00
otheken - Archaea

16S rDNA Amplikon- 62 189,00 11.718,00 10 189,00 1.890,00

analysen - Bacteria
und Archaea

gPCR - Gesamtzell- 40 30,00 1.200,00 25 31,00 775,00
zahl

gPCR - Methano- 40 30,00 1.200,00 25 31,00 775,00
microbiales

gPCR - Methano- 40 30,00 1.200,00 25 31,00 775,00
bacteriales

qPCR - Methano- 40 30,00 1.200,00 25 31,00 775,00
sarcinaceae

qPCR - Methano- 40 30,00 1.200,00 25 31,00 775,00
saetaceae

FISH - Bacteria und 25 30,00 750 10 31,00 310,00
Archaea

Gesamtkosten 21.468,00 6.075,00

In der Versuchsphase 1 (V1) wurden nur die Faulbehélter FB1, FB3 und FB5 analysiert. In der
Versuchsphase 2a (V2a) wurde FB1, FB3, FB4 und FB5 analysiert. Ab der Versuchsphase 2a

wurden alle 5 FB in die Analysen einbezogen.
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Die Genbibliotheken wurden nur in V1 durchgefiihrt. Ab V2a in Absprache mit dem LANUV
(Anderungsantrag vom 03.03.2017/Antwort vom 29.03.2017) wurden keine Genbibliotheken

mehr erstellt. Als Alternative wurden 16S rDNA Amplikonanalysen durchgefihrt.

7.2.2 Fluoreszenzin situ Hybridisierung (FISH)

Fir die FISH wurden die 0.g. Proben nach der Inkubation wie folgt weiterverarbeitet:

— Zentrifugation der Proben bei 15.000 x g fur 5 Minuten

— Uberstand verwerfen, Pellet mit 1000 ul 1x PBS Puffer (pH 7,4) resuspendieren (vortexen)

— Zentrifugation der Proben bei 15.000 x g fur 5 Minuten

— Uberstand verwerfen, Pellet mit 1000 ul 1x PBS Puffer (pH 7,4) resuspendieren (vortexen)

— Zentrifugation der Proben bei 15.000 x g fur 5 Minuten

— Uberstand verwerfen, Pellet zunachst in 250 pl 1x PBS Puffer (pH 7,4) resuspendieren
(vortexen), dann 250 ul Ethanol (96%) zugeben und vortexten

— Bis zur weiteren Analyse kdnnen die Proben nun bei -20°C gelagert werden.

Durchfiihrung FISH:

Fur die FISH-Analysen wurde fir jede Probe eine Verdiinnung von 1:500 mit sterilem Lei-
tungswasser hergestellt. Jede Probe wurde im Triplikat analysiert. In der Tabelle 21 sind die

Spezifikationen der verwendeten FISH-Sonden aufgefihrt.

— Pré&paration:
— Obijekttrager:
= Teflon beschichtete 10-Kammer-Objekttrager
= Jede Kammer wurde mit 10pul folgender Mischung beschichtet: 20mg Gelantine,
2mg Kaliumchromsulfat in 20ml destilliertem Wasser gemischt; anschlieRend trock-
nen lassen
— 10ul jeder Proben-Verdiinnung pro Objekttragerkammer auftragen und trocknen lassen
— Dehydrierung:
— Der Objekttrager mit den getrockneten Proben wird je 3 Minuten in 50%, 80% und 96%
Ethanol getaucht und anschlieend getrocknet
— Hybridisierung:
— Auf jede Kammer werden 10pl Hybridisierungspuffer (180ul NaCl, 20pl Tris/HCI (1M),
299yl destilliertes Wasser, 1ul SDS (10%), 500pl Formamid) aufgetragen
— Direkt in den Puffer werden je 1ul der FISH-Sonden pipettiert:
— Arch915 (Alexa-488 markiert): 488 nm
— EUB338 (Rhodamin-Red X markiert): 461 nm
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— Es folgt eine Inkubation in Puffer-gesattigter Umgebung (Hybridisierungskammer) fir 2

Stunden bei 46°C
— Waschschritt;

— Die Hybridisierung wird mit dem Eintauchen des Obijekttragers in einen 48°C warmen
Waschpuffer (180 pl NaCl, 1 ml 1M Tris-HCI, 500 ul EDTA, auf 50 ml mit dest. Wasser

auffullen) beendet.

— Direkt nach dem Waschen wird der Objekttrager in eiskaltes, steriles Leitungswasser

fur 3 Sekunden getaucht und anschlie3end getrocknet

— Mikroskopische Auswertung mittels konfokalem Laserscanningmikroskops (cLSM, Leica

SP8):

— Zunéchst ca. 3ul Antifading-Reagenz auf jede Kammer pipettieren

— Deckglas auflegen

— 10-15 Minuten Inkubation im Dunkeln bei Raumtemperatur

— cLSM Einstellungen:

Tabelle 21: Verwendete FISH-Sonden und ihre Fluoreszenzmarkierungen

Scangeschwindigkeit: 100 Hz

In jedem Tropfen werden 0,5ul DAPI (20ug/ul) pipettiert.

63x/1,30 (HC PL APO) Objektiv (Glycerin)
Fluoreszenzeinstellungen: siehe Tabelle Al
BildgroRe 1024x1024 Pixel

FISH-Sonde | Fluorochrome | Extinktion [nm] | Emission [nm]
EUB338 Rodamin RedX | 561 565-630
ARCH915 Alexa488 488 490-550
- DAPI 405 410-480

7.2.3 DNA-Isolierung fur gPCR und 16S rDNA Amplikonanalyse

Die DNA wurde mittels eines handelstiblichen DNA-Extraktionskits isoliert (PowerSoil® DNA

Isolation Kit, MoBio, bezogen Uber die Firma Qiagen). Die Durchfiihrung erfolgte laut Herstel-

lerangaben in Triplikaten.

Die Quantitat und Qualitat der extrahierten DNA wurde auf Basis der optischen Dichte (Nano-

drop, peglab) und durch die Auftrennung in einem 0,8%igen Agarosegel ermittelt.
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7.2.4 Quantitative Realtime PCR (QPCR)

In der Abbildung 192 ist das Prinzip der quantitativen realtime PCR schematisch dargestellt.
Dem PCR-Ansatz wird neben einem spezifischen Primerpaar eine sequenzspezifische Hybri-
disierungssonde (TagMan Sonde) fir einen DNA-Strang zugegeben, die mit einem Fluores-
zenzfarbstoff (Reporter) und in rdumlicher Néhe zu diesem mit einer Fluoreszenz l6schenden
Verbindung (Quencher) markiert ist. Die Tag-Polymerase verlangert den Primer und st63t da-
bei auf die ebenfalls spezifisch gebundene TagMan Sonde. Diese wird aufgrund der 5-3"-
Nuklease-Aktivitdt der TagPolymerase abgebaut. Durch die nun erfolgte Trennung von Quen-
cher und Reporter wird ein Fluoreszenzsignal abgegeben. Dabei steigt die emittierte Fluores-
zenz proportional zur Menge an gebildetem PCR-Produkt an, wodurch die Anfangskonzentra-
tion der Ziel-Nukleotidsequenz ermittelt werden kann.

Polymerizsation
X orwhins-Frimer Tagbm:Sorule
& L 13
J'L ’

5
& 3
5
Rhckwirts-Primer
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& =]
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Abbildung 192: Funktionsprinzip der quantitativen realtime PCR (QPCR)

unter Verwendung von TagMan Sonden. T = Tag-Polymerase, R = Reporter, Q = Quencher.

Die gPCR wurde nach Nettmann et al. (2008) durchgefuhrt. Die hierzu verwendeten Primer
und TagMan-Sonden sind in den Tabelle 22 und Tabelle 23 aufgefihrt.
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Tabelle 22: Ausgewahlte Primer fiir die Erstellung der gPCR-Standards
(Zielgen ist das Gen der 16S rRNA, rrs).
. S ms Amplikongrofe . . -
Primer Sequenz (523 [bp]p g Zielorganismen Positivkontrolle Referenz
Metforfwl TAAGC CATGC AAGTC GAACG _ o Nettmann et al. 2008
1247 Methanobateriales Methanobacterium formicicum
(DSM1535)
Metforrev3 ACGCA TTCCA GCTTC ATGAG Nettmann et al. 2008
Metboufwl TAGGA TGGAT CTGCG GCCGA Nettmann et al. 2008
. . Methanoculleus bourgansis
880 Methanomicrobiales
(DSM3045)
Metbourev2 CATCA GTCCG GAGAC CAT Nettmann et al. 2008
Metcoan1 CTGCC AGAGG TTACT GCTAT Methanosaeta Conci“i Nettmann et al. 2008
1433 Methanosaetaceae (Methanothrix soehngenii)
Metconrev4 ~ CCTAC GGCTA CCTTG TTACG (DSM2139) Nettmann et al. 2008
Metbarfwl TTGAT CCTGC CAGAG GTTAC Nettmann et al. 2008
1445 Methanosarcinaceae Methanosarcina barkeri
(DSM800)
Metbarrev3 CTACG GCTAC CTTGT TACGA Nettmann et al. 2008
16S for AGAGT TTGAT CATGG CTCAG Jensen et al. 1993
1579 Bacteria Clostridium cellulovorans
(DSM3052)
L1 CAAGG CATCC ACCGT Toth et al. 2001
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(Zielgen ist das Gen der 16S rRNA, rrs).

Tabelle 23: Ausgewahlte Primer fur die qPCR und die jeweiligen spezifischen TagMan-Sonden

Primer-

Amplikon-

sets Primer Funktion Sequenz (5" 23) gréRe [bp] Zielorganismen Positivkontrolle Referenz
Archfw Forward Primer ~ ATTAG ATACC CSBGT AGTCC M.bacterium Yu et al. 2005
ARC Arch TagMan* TagMan Sonde  AGGAA TTGGC GGGGG AGCAC 273 Archaea formicicum Yu et al. 2005
Archrev Reverse Primer  GCCAT GCACC WCCTC T (DSM1535) Yu et al. 2005
Bacfw Forward Primer ~ ACTCC TACGG GAGGC AG Yu et al. 2005
BAC Bac TagMan* TagMan Sonde  TGCCA GCAGC CGCGG TAATA C 468  Bacteria ?[')gﬁ/'l';(')osvz‘;rans Yu et al. 2005
Bacrev Reverse Primer GACTA CCAGG GTATC TAATC C Yu et al. 2005
Mbacfw Forward Primer = CGWAG GGAAG CTGTT AAGT M.bacterium Yu et al. 2005
MBT Mbac TagMan* TagMan Sonde  AGCAC CACAA CGCGT GGA 343 Methanobacteriales  formicicum Yu et al. 2005
Mbacrev Reverse Primer TACCG TCGTC CACTC CTT (DSM1535) Yu et al. 2005
Mmicrfw Forward Primer  ATCGR TACGG GTTGT GGG Yu et al. 2005
MMB Mmicr TagMan* TagMan Sonde Qéc%gA CAGTG AGGRA CGAAA 506 Methanomicrobiales (I\/ID.gIJ\Jllgglsﬁt;ourganss Yu et al. 2005
Mmicrrev Reverse Primer CACCT AACGC RCATH GTTTAC Yu et al. 2005
Msaetfw Forward Primer  TAATC CTYGA RGGAC CACCA M.saeta concilii Yu et al. 2005
Mst Msaet TagMan* TagMan Sonde  ACGGC AAGGG ACGAA AGCTA GG 164 Methanosaetaceae (= M.thrix soehngenii) Yu et al. 2005
Msaetrev Reverse Primer CCTAC GGCAC CRACM AC (DSM2139) Yu et al. 2005
Msacfw Forward Primer GAAAC CGYGA TAAGG GGA _ _ Yu et al. 2005
Msc Msac TagMan* TagMan Sonde  TTAGC AAGGG CCGGG CAA 408 Methanosarcinaceae (MD'ZiArggg) barkeri Yu et al. 2005
Msacrev Reverse Primer TAGCG ARCAT CGTTT ACG Yu et al. 2005

* Die TagMan Sonden sind am 5"-Ende mit FAM (6-carboxyfluorescein) und am 3"-Ende mit TAMRA (6-carboxytetramethylrhodamine) markiert. FAM dient als Fluoreszenzfarbstoff
und TAMRA als Quencher (Yu et al. 2005).
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Protokolle der qPCR

Der Mastermix basiert nach Angaben des SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
und Nettmann et al. 2008.

Bacteria TagMan PCR
Mastermix (Endvolumen 20 pl/Ansatz):

HPLC-Wasser (Nuklease frei) 4,00 ul
2x SsoAdvanced universal probes supermix* 10,00 pl
900 nM Bacfw [10uM] 1,80 pl
900 nM Bacrev [10uM] 1,80 pl
200 nM Bac TagMan Sonde [10uM] 0,40 ul
1 ng DNA 2,00 pl**

* beinhaltet: Sso7d-fusion Polymerase, dNTPs, MgCl, etc.
** abhangig von DNA-Konz.

Neben der Probe werden 7 Standards (10 — 107) und folgende Kontrollen jeweils in
Triplikaten fur die gPCR verwendet:

Positiv-Kontrolle: DNA-Mix von Clostridium und E.coli (1:1)

Wasserkontrolle: anstelle der DNA zusatzlich 2 ul HPLC-Wasser (Nuklease frei)
Negativ-Kontrolle: ~ DNA-Mix von Methanoculleus, Methanobacterium,
Methanosaeta und Methanosarcina (1:1:1:1)

Thermocycler Programm (auf Basis der SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
Empfehlungen und Nettmann et a. 2008 und Methodenskiptsammlung ATB 2016):

95°C 2 min

95°C 15s

57°C 30s 45x

60°C 60 s

Schmelzkurve: 65-95°C in 0,5°C Schrittenje 5 s
12°C unendlich

Methanobacteriales TagMan qPCR
Mastermix (Endvolumen 20 pl/Ansatz):

HPLC-Wasser (Nuklease frei) 4,00 ul
2X SsoAdvanced universal probes supermix* 10,00 pl
900 nM Mbacfw [10uM] 1,80 pl
900 nM Mbacrev [10uM] 1,80 pl
200 nM Mbac TagMan Sonde [10uM] 0,40 pl
1ng DNA 2,00 pl**

* beinhaltet: Sso7d-fusion Polymerase, dNTPs, MgCl2, etc.
** abh&ngig von DNA-Konz.

Neben der Probe werden 7 Standards (101 — 107) und folgende Kontrollen jeweils in
Triplikaten fur die gPCR verwendet:
Positiv-Kontrolle: DNA von Methanobacterium formicicum
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Wasserkontrolle: anstelle der DNA zusétzlich 2 pl HPLC-Wasser (Nuklease frei)
Negativ-Kontrolle: DNA-Mix von von Clostridium und E.coli (1:1)

Thermocycler Programm (auf Basis der SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
Empfehlungen und Nettmann et a. 2008 und Methodenskiptsammlung ATB 2016):

95°C 2 min

95°C 15s

56°C 30s 45x

60°C 60 s

Schmelzkurve: 65-95°C in 0,5°C Schrittenje 5 s
12°C unendlich

Methanomicrobiales TagMan gPCR
Mastermix (Endvolumen 20 pl/Ansatz):

HPLC-Wasser (Nuklease frei) 4,00 ul
2X SsoAdvanced universal probes supermix* 10,00 pl
900 nM Mmicfw [10uM] 1,80 ul
900 nM Mmicrev [10uM] 1,80 pl
200 nM Mmic TagMan Sonde [10uM] 0,40 ul
1ng DNA 2,00 pl**

* peinhaltet: Sso7d-fusion Polymerase, dNTPs, MgCI2, etc.
** abhangig von DNA-Konz.

Neben der Probe werden 7 Standards (101 — 107) und folgende Kontrollen jeweils in
Triplikaten fur die gPCR verwendet:

Positiv-Kontrolle: DNA von Methanoculleus bourgensis

Wasserkontrolle: anstelle der DNA zusatzlich 2 ul HPLC-Wasser (Nuklease frei)
Negativ-Kontrolle: DNA-Mix von von Clostridium und E.coli (1:1)

Thermocycler Programm (auf Basis der SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
Empfehlungen und Nettmann et a. 2008 und Methodenskiptsammlung ATB 2016):

95°C 2 min

95°C 15s

58°C 30s 45x
60°C 60 s

Schmelzkurve: 65-95°C in 0,5°C Schrittenje 5 s
12°C unendlich
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Methanosaetaceae TagMan gPCR
Der Mastermix basiert nach Angaben des SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
und Nettmann et al. 2008.

Mastermix (Endvolumen 20 pl/Ansatz):

HPLC-Wasser (Nuklease frei) 4,00 ul
2X SsoAdvanced universal probes supermix* 10,00 pl
900 nM Msaetfw [10uM] 1,80 pl
900 nM Mseatrev [10uM] 1,80 pl
200 nM Mseat TagMan Sonde [10uM] 0,40 ul
1ng DNA 2,00 pl**

* beinhaltet: Sso7d-fusion Polymerase, dNTPs, MgCl2, etc.
** abhangig von DNA-Konz.

Neben der Probe werden 7 Standards (101 — 107) und folgende Kontrollen jeweils in
Triplikaten fur die gPCR verwendet:

Positiv-Kontrolle: DNA von Methanosaeta concilii

Wasserkontrolle: anstelle der DNA zusatzlich 2 ul HPLC-Wasser (Nuklease frei)
Negativ-Kontrolle: DNA-Mix von von Clostridium und E.coli (1:1)

Thermocycler Programm (auf Basis der SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
Empfehlungen und Nettmann et a. 2008 und Methodenskiptsammlung ATB 2016):

95°C 2 min

95°C 15s

61°C 15s 45x

60°C 60 s

Schmelzkurve: 65-95°C in 0,5°C Schrittenje 5 s
12°C unendlich

Methanosasarcinaceae TagMan qPCR
Der Mastermix basiert nach Angaben des SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
und Nettmann et al. 2008.

Mastermix (Endvolumen 20 pl/Ansatz):

HPLC-Wasser (Nuklease frei) 4,00 ul
2X SsoAdvanced universal probes supermix* 10,00 pl
900 nM Mscfw [10uM] 1,80 pl
900 nM Mscrev [10uM] 1,80 pl
200 nM Msc TagMan Sonde [10pM] 0,40 pl
1ng DNA 2,00 pl**

* peinhaltet: Sso7d-fusion Polymerase, dNTPs, MgCI2, etc.
** abhangig von DNA-Konz.
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Neben der Probe werden 7 Standards (101 — 107) und folgende Kontrollen jeweils in
Triplikaten fur die gPCR verwendet:

Positiv-Kontrolle: DNA von Methanosarcina barkeri

Wasserkontrolle: anstelle der DNA zusatzlich 2 yl HPLC-Wasser (Nuklease frei)
Negativ-Kontrolle: DNA-Mix von von Clostridium und E.coli (1:1)

Thermocycler Programm (auf Basis der SsoAdvanced Universal Probe Mastermix
Empfehlungen und Nettmann et a. 2008 und Methodenskiptsammlung ATB 2016):

95°C 2 min

95°C 15s

59°C 15s 45x

60°C 60 s

Schmelzkurve: 65-95°C in 0,5°C Schrittenje 5 s
12°C unendlich

7.2.5 16S rDNA Amplikonanalyse (Diversitatsanalyse)

Die mikrobiellen Gemeinschaften innerhalb der Faulbehalter (FB) wurden taxonomisch mittels
16S-rRNA-Genamplikonsequenzierung charakterisiert. Diese Hochdurchsatzmethode wurde,
wie zuvor von Maus et al. (2017) beschrieben, mit dem Illlumina MiSeq-Sequenzer (lllumina,
San Diego, CA, USA) vom Institut fir Innovationstransfer (IIT) Biotech GmbH (Bielefeld,
Deutschland) durchgefiihrt. Die Amplifikation der hypervariablen Regionen V3 und V4 des
16S-rRNA-Gens in Bakterien und Archaeen wurde unter Verwendung der Primer Pro341F (5'-
CCTACGGGNBGCAS-CAG-3') / Pro805R (5-GACTACNVG GGTATCTAATCC-3) fiur eine
erste PCR-Runde durchgefihrt (Takahashi et al., 2014). Die ersten Filterungsschritte aller Se-
guenzen wurden ebenfalls durch das Institut fur Innovationstransfer (1IT) Biotech GmbH (Biele-
feld, Deutschland) durchgefiihrt. Die PCR-Produkte mit einer Lange von 460 bp wurden unter
Verwendung von AMPureXP-Magnetkiigelchen (Beckman Coulter, Brea, CA, USA) aufgerei-
nigt. Es folgte eine Bindung von Multiplex-Dientifkator tags und lllumina-spezifische Sequen-
zierungsadapter an den Amplikons in einer zweiten PCR unter Verwendung des Nextera XT
Index Kit (lllumina Inc.).

AnschlieRend erfolgte eine qualitative und quantitative Bewertung der 16S-rRNA-Genampli-
kons unter Verwendung des Agilent 2100 Bioanalyzer-Systems. Die erstellten 16S-rRNA-Ge-
namplikonbibliotheken wurden in aquimolaren Mengen fir die anschlieRende lllumina MiSeg-
Sequenzierung (lllumi-na, San Diego, CA, USA) unter Anwendung des Paired-End-Protokolls
gepoolt. Fur die Amplikonverarbeitung wurden eine Pipeline mit FLASH v.1.2.11, USEARCH
v.8.1, UPARSE v.10.0.240 und dem Ribosomal Database Project (RDP)-Klassierer v.2.9 wie
bereits beschrieben verwendet (Wang et al., 2007; Liebe et al., 2016). Wahrend des ersten
Filterungsschritts wurden alle Sequenzen verworfen, die nicht von FLASH mit den Stan-

dardeinstellungen zusammengefihrt wurden. Sequenzen mit > 1N (mehrdeutige Basis) in der
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gelesenen Sequenz und erwartete Fehler > 0,5 wurden ebenfalls herausgefiltert. Die resultie-
renden Daten wurden verarbeitet und die operativen taxonomischen Einheiten (OTUs) wurden
unter Verwendung von USEARCH geclustert und taxonomisch mit dem RDP-Klassifikator im
16S-Modus klassifiziert (Wang et al., 2007). Es wurden nur Treffer mit einem Konfidenzwert
von mindestens 0,8 berucksichtigt. AbschlieRend wurden die reads wieder den OTU-Sequen-

zen zugeordnet, um eine quantitative Zuordnungen durchfihren zu kénnen.
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7.3 Ergénzungen zu den Viskositdtsmessungen

7.3.1 Korrelationen zwischen Trockenriickstand und Viskositat
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Abbildung 193: Korrelation zwischen TR und Viskositét bei einer Scherrate von 52 1/s - Beginn
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Abbildung 194: Korrelation zwischen TR und Viskositét bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2a
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Abbildung 195: Korrelation zwischen TR und Viskositéat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2b



Anhang Seite 187

50
40
7]
(1]
o
£ 30 1
g
2 20 -
-
®
> 10 |
y = 25.85x - 41,336
. Rz=0,8918
2.0 2.2 2.4 26 2.8 3.0

TR [%]
Abbildung 196: Korrelation zwischen TR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V3b
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Abbildung 197: Korrelation zwischen TR und Viskositét bei einer Scherrate von 52 1/s - in V4a
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Abbildung 198: Korrelation zwischen TR und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - alle

Versuchsphasen
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7.3.2 Korrelationen zwischen Raumbelastung und Viskositat
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Abbildung 199: Korrelation zwischen Bgr und Viskositét bei einer Scherrate von 52 1/s - Beginn

V2a (ohne Referenz)

50
.40 -
[1}]
1]
o
£ 30 |
5
2 20 -
=
@
> 10 |
y = 24,2x - 22,117
R2= 0,085
0 : : : : :
1.0 15 2.0 2.5 3.0 35 4.0

Bromw [kg 0 TRz /(m? d)]
Abbildung 200: Korrelation zwischen Bgr und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2a
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Abbildung 201: Korrelation zwischen Br und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2b

(ohne Referenz)
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Abbildung 202: Korrelation zwischen Bgr und Viskositét bei einer Scherrate von 52 1/s - in V3b

(ohne Referenz)
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Abbildung 203: Korrelation zwischen Br und Viskositét bei einer Scherrate von 52 1/s - in V4a

(ohne Referenz)
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Abbildung 204: Korrelation zwischen Br und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - alle Ver-

suchsphasen (ohne Referenz)
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7.3.3 Korrelationen zwischen Gluhverlust und Viskositat
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Abbildung 205: Korrelation zwischen GV und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - Beginn
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Abbildung 206: Korrelation zwischen GV und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2a
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Abbildung 207: Korrelation zwischen GV und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V2b
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Abbildung 208: Korrelation zwischen GV und Viskositét bei einer Scherrate von 52 1/s - in V3b
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Abbildung 209: Korrelation zwischen GV und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - in V4a
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Abbildung 210: Korrelation zwischen GV und Viskositat bei einer Scherrate von 52 1/s - alle

Versuchsphasen
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7.4 Ergé&nzungen zu den Stromungsberechnungen
7.4.1 Berechnete Pfadlinien der einphasigen stationaren Berechnungen
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Abbildung 211: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiise 1, Mischerrichtung abwérts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 212: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufduse 1, Mischerrichtung aufwérts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 213: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiise 2, Mischerrichtung abwaérts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)

ANSYS

2020 R1
ACADEMIC

ANSYS

“ 2020 R1
N\ ACADEMIC

Velogity Magnitude Velocity Magnitude

0500 0500

f t" 7 0450 0.450

) ‘Q,“ 0.400 0.400

A ‘\\!“\ 0.350 0.350

\“s\\‘ N 0.300 0.300
SO

"‘\\\\-\‘\\\g:r 0.250 0.250

,'/’(\\\\\\\;' 0200 { 0.200

¥ ‘ p AN 0.150 0.150

I 0.100 0.100

3 0.050 0.050

0.000 0.000

[mis] [mis]

Abbildung 214: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdise 2, Mischerrichtung aufwarts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 215: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiise 3, Mischerrichtung abwaérts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 216: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdise 3, Mischerrichtung aufwarts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 217: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdise 4, Mischerrichtung abwarts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 218: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdise 4, Mischerrichtung aufwarts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 219: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiise 5, Mischerrichtung abwérts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 220: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiise 5, Mischerrichtung aufwarts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 221: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiise 6, Mischerrichtung abwaérts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 222: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdise 6, Mischerrichtung aufwarts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 223: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiisen 1 - 6, Mischerrichtung ab-

warts

(hohe Viskositat links, niedrige Viskositat rechts)
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Abbildung 224: Berechnete Pfadlinien bei Betrieb der Zulaufdiisen 1 - 6, Mischerrichtung auf-

warts

(hohe Viskositét links, niedrige Viskositat rechts)
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7.5 Ergénzungen zur technischen Erprobung auf dem GKW Kdln-

Stammheim
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Abbildung 225: Aufsummierung des oTR-Abbaugrads im Ablauf der einzelnen Reaktoren der

dreistufigen Reihe fir die untersuchten Versuchsphasen

(je Graph wird der Wert fur S1, S2 und S3 angegeben, O mit Zugabe von Co-Substraten
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7.6 Ergénzungen zur reaktionskinetischen Simulation
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Abbildung 226: V3b - Gemessene und simulierte Gasmenge und CH4-Gehalt

aufgetragen uber die Versuchszeit [d]
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Abbildung 227: V3b - Gemessener und simulierte oTR und TR-Gehalt

aufgetragen uber die Versuchszeit [d]
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Abbildung 228: V4 - Gemessene und simulierte Gasmenge und CH4-Gehalt

aufgetragen uber die Versuchszeit [d]
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Abbildung 229: V4 - Gemessener und simulierte oTR und TR-Gehalt

aufgetragen uber die Versuchszeit [d]



