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1.0 Einfithrung

Mit dem zunehmenden Einzug biotechnischer Verfahren in den ProduktionsmaBstab
findet auch der Computereinsatz zunehmend Interesse. Er verspricht Vorteile bei der
sehr mithsamen und kostenintensiven Optimierung biotechnischer Prozesse und bei der
on-line ProzeBsteuerung und -regelung. So werden biologisch relevante Betriebspara-
meter wie die Nihrmedienzusammensetzung, pH-Wert und die Prozetemperatur bisher
in langwierigen, sich stets wiederholenden Versuchsabldufen ermittelt.

Personal-Computer (PC) als preiswerte und dezentral einsetzbare Rechnereinheiten bie-
ten heute ein kostengiinstiges Instrument zur Rationalisierung solcher Arbeitsvorginge.
In Verbindung mit einer on-line Messung ermdglicht der PC die weitgehende Auto-
matisierung verschiedenster Arbeitsabldufe:

e Daten kénnen nicht nur erfait, sondern auch wiahrend der Experimente ausgewertet
werden, so daB der aktuelle Stand des Experiments, zum Beispiel mit Hilfe von on-
line Grafiken, direkt beurteilt werden kann.

e Experimente kénnen unbeaufsichtigt nach einem fest programmierten oder flexiblen
Arbeitsablauf durchgefiihrt werden, da der Rechner das Experiment iberwacht und
bei Uberschreitung bestimmter Grenzen entsprechend seiner Programmierung re-
agieren kann.

e Die Optimierung von Prozessen kann durch eine Verbindung von on-line Auswer-
tungen und Programm-Intelligenz erfolgen.

Die Anwendung von Methoden zur Prozefiregelung gestaltet sich immer dann am ein-
fachsten, wenn mathematische Modelle fiir die zu optimierenden Systeme vorliegen.
Gerade bei biologischen Systemen trifft dies nur bedingt zu. Durch Abweichen von den
optimalen Betriebsparametern werden sie geschiddigt und erreichen nur nach ausge-
prigten Totzeiten, wenn iiberhaupt, wieder ihre alte Leistungsfahigkeit. Dies bedeutet,
daB mathematische Modelle beim Verlassen eng definierter Betriebsbereiche ihre Giil-
tigkeit verlieren. Hier bietet sich eine on-line Anpassung ihrer wichtigsten Parameter an.

Die rechnergestiitzte Durchfiilhrung einiger der oben angefiihrten Aufgabenstellungen
scheitert an den nicht vorhandenen mathematischen Modellen. Hier ist der Mensch mit
seiner Fahigkeit zur empirischen Auswertung von Versuchsldufen und seiner intuitiven
Vorgehensweise im Vorteil. Jedoch bereitet gerade die Projektion der vom Menschen
getroffenen logischen Entscheidungen auf den Rechner bisher grofle Schwierigkeiten
(wissensbasierte Systeme).

Die Anwendung solcher modell- und wissensgestiitzter Optimierungsverfahren bietet
sich insbesondere an kontinuierlich betriebenen biotechnischen Prozessen an, die iiber
lingere Zeitraume laufen und damit fir eine Automatisierung besonders geeignet sind.
Die Methoden sollen daher an einem beispielhaften kontinuierlichen Prozef entwickelt
und getestet werden.
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2.0 Problemstellung und Zielsetzung

Die Ziele dieser Arbeit lassen sich in drei Gruppen einteilen (Abb. 1):

¢ Entwicklung eines MeBdatenerfassungs- und Auswertesystems

¢  Untersuchungen zur Optimierung kontinuierlicher Laborprozesse

¢  Untersuchungen zur ProzeBfiihrung kontinuierlicher technischer Prozesse

Entwicklung eines
 MeBdatenerfassungs-
und Auswertesystems

Datenerfassung
Grafik
Dokumentation
Software-Regler

Rechnergestutzte
Optimierung der
ProzeBparameter

Nahrmedien-
zusammensetzung
pH-Wert
Temperatur

Rechnergestitzte
ProzeBfuhrung

Beobachter
Kalman-Filter
Befragungstechnik

Abb. 1.

Zielsetzung der Arbeit

Zu Beginn der Arbeit wurden am Institut fiir Biotechnologie zur MeBdatenerfassung-
und Auswertung PDP11-Zentralrechner benutzt (Bastin, K. et al., 1983b). Aus ver-
schiedenen Griinden sollte ein Nachfolgesystem entwickelt werden:

e Aufgrund der zunehmenden Auslastung der Rechner mit anderen Aufgaben wie
Textverarbeitung, Grafikerstellung und Simulationsrechnungen waren die vorhan-

denen Kapazitidten erschopft.

e Systemausfille aufgrund zu vieler Benutzer unterbrachen die Datenerfassung an

allen Prozessen gleichzeitig.

¢ Die Bedienbarkeit des Systems (Benutzeroberfldche) entsprach nicht dem neuesten
Standard und erforderte vom ungeiibten Benutzer einigen Einarbeitungsaufwand.

e Die Hardware, die den ProzeB mit dem Rechner verbindet (Interface) war sehr auf-
wendig und daher aus Kostengriinden nicht beliebig verfugbar.

2. Problemstellung und Zielsetzung 3



Die Entwicklung und Einfithrung eines neuen Systems sollte daher unter anderem Ge-
genstand dieser Arbeit sein. Zielgruppe fir die Anwendung des Mef3- und Regelsystems
war der Labor- und Forschungsbereich, und hier insbesondere Benutzer mit geringen
Rechnerkenntnissen.

Es sollten dariiber hinaus Konzepte fiir Software-Werkzeuge erarbeitet werden, die
diesem Anwenderkreis zur Verfligung gestellt werden kénnen. Dabei sollten insbeson-
dere die Optimierung und ProzeBfiihrung kontinuierlicher Prozesse im Vordergrund ste-
hen. Diese besitzen im Vergleich zu Batch-Prozessen eine Reihe von Vorteilen, erfordern
jedoch einen groBeren Regelaufwand (Abb. 2).

- Batch - Betrieb §=

® stationare Bedingungen

o Paralleiversuche mdoglich
@ automatisierbar
e geringer apparativer Aufwand

e Optimierung am Originalsystem
(z.B. im Festbettreaktor moglich)

® Ergebnisse einfach auswertbar @ beliebige ZielgrOBen bei der
Optimierung

e bewahrte Technik

o mehrere Versuche

mit derselben Kultur

e reproduzierbar

Abb. 2. Vergleich von kontinuierlichen und Batch-Prozessen

In der Verkniipfung kontinuierlicher Prozesse mit einem Prozefrechner ergeben sich
ganz neue Moglichkeiten der ProzeBoptimierung und -fiilhrung:

e Effiziente und reproduzierbare  Bestimmung von  Wachstums- und
Substratverbrauchskinetiken
Automatisierte Optimumssuche
,Intelligente” Regelung
Berechnung nicht direkt meBbarer Groflen und deren Regelung



3.0 Anaerobe Abwasserreinigung

Die Leistungsfahigkeit und die besonderen Vorziige des Systems sollten beispielhaft an
einem auszuwdhlenden biologischen System demonstriert werden. Verschiedene im In-
stitut vorhandene Systeme boten sich an. Letztlich fiel die Wahl auf das von Aivasidis
und Wandrey (1983) entwickelte Verfahren zur anaeroben Abwasserreinigung (Abb. 3).
Als Abwasser wurde ein Briidenkondensat aus der Zellstoffindustrie verwendet.

Alkoholproduktion

------ e R R R R TTIY e
LK XXX A XKL HAXHK X EEAAKIE K AXLARAN I LA T
‘Q'0.0‘0.0’0.0'0‘0"‘0’..0‘ 520%0%0%4% %% %Y %%t
B0 86 0 0008 000 00

- SRR P,
Vnrioilo SBR[z Narhtoilo 5556583

Aminosaureproduktion
Vnriaila Nachtaila SRS
anaerobe Abwasserreinigung
SEREEE Vorteile Nachteile :
2 x‘z(‘)(xx‘xxxw X2 talatehitat, 'n P0%00%6% %0076 4% % % %
instoriler Betrieb lange Generationszeiten
gut definiertes Substrat
Essigsaure Giber pH meBbar Mischkuttur I
Produkt Biogas gut meBbar reales Mischsubstrat
etabliertes System —_—
versch. Reaktortypenverfigbar |  gessile Mikroorganismen
groBtechnisch eingefiihrt (Wandwachstum)

Abb. 3. Auswahl des biologischen Systems

3.1 Abwasserprobleme der Zellstoffindustrie

Unter Zellstoff versteht man allgemein die durch chemisch-physikalischen Aufschlul von
Holz oder anderen Faserpflanzen isolierbaren Bestandteile, die vorwiegend aus Cellulose
bestehen. Die Cellulose findet in der Papierindustrie und der chemischen Industrie Ver-
wendung.

Zellstoff wird uberwiegend aus Laub- oder Nadelholz gewonnen. Zum Aufschlufl des
Holzes wird in der Bundesrepublik statt des international iblichen Sulfatverfahrens
praktisch nur das Sulfitverfahren angewendet (Erzmann und Irmer, 1984). Dieses Ver-
fahren kann zwar nur bei Buchen und Fichten eingesetzt werden und liefert einen
Zellstoff schlechterer Qualitédt, hat jedoch den Vorteil, daBl es umweltfreundlicher ist als
das Sulfatverfahren. Das Magnesiumbisulfitverfahren wiederum erméglicht im Gegen-
satz zum Calziumbisulfitverfahren einen nahezu geschlossenen Kreislauf der
Kochchemikalien (Temper et al., 1986).

3. Anaerobe Abwasserreinigung 5



MgO Ca0l ﬁ o ﬁ
I Chemikalien lq-—l Verbrennung H Gips J 0 8 8
(&) ~ ~
g ||
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| ] -
Wasche ! Restlauge I
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L Bleich i > Bﬁ:::;: | 44119 9
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> Entwiéisserung
-—»l Zelistoft I 100§ 33 ] 33

alle Werte in Prozent

Abb. 4. FlieBschema einer Sulfitzellstoffabrik
FlieBschema nach Temper et al. (1986)
Zahlen aus ,,Beurteilung von FE-Projekten® (1974)

Von der Rinde befreit, wird das moglichst gleichmaBig zerkleinerte Holz mit Sulfitlésung
bei etwa 7 bar und 150°C im Autoklaven aufgeschlossen. Hierbei gehen Lignine als
Ligninsulfonséduren, Hemicellulosen und Harzstoffe in Loésung und bilden die
Sulfitablauge, wahrend die Cellulose ungelést zuriickbleibt. Die Cellulosefaser (etwa
50% der Holztrockenmasse) wird von der verbrauchten Kochsdure abgetrennt und
durch den BleichprozeB zu Zellstoff gewiinschter Qualitdt verarbeitet (Abb. 4) (Brune,
1982). Da die Herstellung von Zellstoff verfahrensbedingt abwasserintensiv ist, fallen
pro Tonne zwischen 40 und 300 m® Abwasser an. In elf Werken wurden 1984 in der
Bundesrepublik jdhrlich rd. 0.8 Mio Tonnen Zellstoff hergestellt (Erzmann und Irmer,
1984). Die organisch hochbelastete Sulfitablauge stellt neben den Bleichereiabwéssern
die dominierende Abwasserbelastung durch Zellstoffabriken dar (Abb. 4). Am Gehalt
der gelosten organischen Stoffe sind

¢ Ligninsulfonsduren mit 50-60%,

® Mono- und Oligosaccharide mit 40-50%,
wasserdampfiliichtige Komponenten wie organische Sduren, Alkohole und Furfural
mit ca. 5%

beteiligt. Dartiber hinaus treten geringe Mengen aromatischer Alkohole und Aldehyde
auf ( ,,Beurteilung von FE-Projekten“,1974).



Zur  Entsorgung der  erfaBten  Ablauge wird sie in  thermischen
Abwasserbehandlungsanlagen (TABA) mittels Eindampfen konzentriert und anschlie-
Bend verbrannt. Dies deckt einen erheblichen Teil des Primérenergiebedarfs einer
Zellstoffabrik. Das anfallende Kondensat, das Briiddenkondensat, enthilt als fliichtige
Bestandteile hauptsdchlich Essigsdure, Methanol, Furfural und Schwefeldioxid und
macht bis zu 50% der gesamten CSB-Belastung! einer Zellstoffabrik aus (Erzmann und
Irmer, 1984). Zusitzlich konnen durch Siedeverziige der Verdampfer hohe Gehalte an
Sulfat und Sulfit, sowie aus dem Sumpf stammende, schwer abbaubare
Ligninsulfonsiduren vorhanden sein.

An alternativen Verfahren, die einen geschlossenen Wasserkreislauf benutzen und auch
die Luft weniger belasten, wird gearbeitet. Sie sind groBtechnisch noch nicht einsetzbar
(N.N., 1987).

Wie aus der Abb. 4 auf Seite 6 hervorgeht, eignet sich das Briidenkondensat besonders
fur einen biologischen Abbau, da 67% seines chemischen Sauerstoffbedarfs auch biolo-
gisch, entsprechend der Definition des BSB2, abbaubar sind. Dabei kann dieser Wert
nur eine untere Grenze fur die biologische Abbaubarkeit darstellen, da bei Verwendung
einer angepaBten leistungsfihigen Mischkultur héhere Werte zu erwarten sind. Auf-
grund des Anteils von mindestens 27% an der gesamten Belastung des Zellstoffabwassers
sind somit mindestens 18% des gesamten chemischen Sauerstoffbedarfs bei Behandlung
des Briidenkondensats biologisch abbaubar.

3.2 Vorteile der anaeroben Abwasserreinigung

Bei der Eliminierung energiereicher organischer Stoffe aus Abwasser bestehen grund-
sitzliche Unterschiede zwischen dem aeroben und dem anaeroben ProzeBverlauf:

e Aerob werden die organischen Verunreinigungen von der bakteriellen Mischkultur
nebeneinander iiberwiegend zu Kohlendioxid und Wasser veratmet.

e Der anaerobe Abbau erfolgt ebenfalls durch eine Mischkultur. Hier werden die Ab-
wasserinhaltsstoffe groBtenteils nacheinander von den verschiedenen Bakterien zu
den Produkten Methan und Kohlendioxid vergoren.

Die Notwendigkeit des Ineinandergreifens der unterschiedlichen Abbauschritte beim
anaeroben ProzeB durch verschiedene Mikroorganismen bedingt, dafl die verschiedenen
Schritte gleichschnell ablaufen miissen, falls es nicht zu Stérungen kommen soll. Das
heift, daB anaerobe Prozesse wesentlich empfindlicher gegeniiber Stérungseinfliissen
sind als aerobe.

Die unterschiedlichen Produkte des anaeroben und des aeroben Abbaus verursachen
auch verschiedene Moglichkeiten des Energiegewinns fur die Mikroorganismen.

1 Chemischer Sauerstoffbedarf (siche ,,Chemischer Sauerstoffbedarf™ auf Seite 17)

2 Biologischer Sauerstoffbedarf (siehe ,,Biologischer Sauerstoffbedarf auf Seite 18)

3. Anaerobe Abwasserreinigung 7



Zum Beispiel bei der Essigsdure (Wandrey und Aivasidis, 1983):

Aerob (entsprechend den Reaktionen des Citratcyklus und der Atmungskette):

CH,COO" + H* + 20, — 2CO, + 2H,0 AG =—870KJmol"

mit  AG Standardreaktionsenthalpie
Anaerob
CH,;COO" + HY - CO, + CH, AG = — 31KJmol!

Aufgrund des groflen Energieinhalts der Produkte wird anaerob nur knapp 4% der aerob
erhaltenen Energie frei.

Das Verhiltnis der in ATP (Adenosintriphosphat), dem ,,Akkumulator® der Bakterien,
abspeicherbaren Energie zwischen der aeroben und der anaeroben Reaktion ist dhnlich

dem der freien Energie, hiangt aber vom thermodynamischen Wirkungsgrad des einzelnen
Organismus ab (Abb. §).

anaerob aerob
CI*-I3C00H CI;I3C00H
AG = -31kJ AG = - 870 kJ
0.5 ADP 20, 12 ADP §
100,+ 0.5 ATP 2C0,=

- Wirme
2 02 Wm—- AQ =
-839 kJ

2H,0 +1€0,

Abb. 5. Energiebilanz des anaeroben und aeroben Acetat- Abbaus
(Wandrey und Aivasidis, 1983)

Die Synthese neuer Zellsubstanz ist abhédngig von der fiir die Zelle freigesetzten Energie.



So werden bei der kontinuierlichen aeroben Abwasserreinigung bis zu 50% des enthal-
tenen organischen Kohlenstoffes in die Zellmasse eingebaut, bei der anaeroben nur ca.
3% (Abb. 6).

Da sich die elementaren Zusammensetzungen aerober und anaerober Mikroorganismen
nur unwesentlich unterscheiden, wird das starke Wachstum der aeroben
Mikroorganismen von einem entsprechend hohen zusétzlichen Stickstoff- und
Phosphorbedarf begleitet.

Aus den beschriebenen Eigenschaften der beiden Prozesse ergeben sich folgende Vorteile
fur die anaerobe Abwasserreinigung:

wenig UberschuBschlamm

e keine Beliiftung notwendig (Energieeinsparung und einfachere Reaktoren)

¢ Energiegewinnung durch Nutzung des Biogases (Direkte Verbrennung, Stromerzeu-
gung oder Einspeisung in das Erdgasnetz nach Methan-Anreicherung uber
Druckwechsel-Adsorptionsverfahren (Richter und Henning, 1984)).

e Schwermetallausfillung im Reaktor durch Uberfihrung in unlésliche Sulfide
(Deponierung)

Von Nachteil sind

¢ langsames Wachstum (langwieriger Anfahrvorgang)
¢ und sequentieller Produktabbau (instabiles System)

3.3 Mikroorganismen und Stoffwechselwege bei der anaeroben
Abwasserreinigung

Der anaerobe Stoffumsatz polymerer organischer Substrate zu Methan und
Kohlendioxid ist ein komplexer ProzeB, in dem verschiedene Mikroorganismen-
Populationen eine Rolle spielen, die durch ihre unterschiedlichen Substrat- und
Produktspezifititen miteinander verbunden sind (,,FreBkette). Neun verschiedene
Schritte kénnen unterschieden werden (Harper and Pohland, 1987):

1. Organische Polymere werden durch extrazellulire Enzyme von fakultativ oder obli-
gat anaeroben Bakterien, z. B.:
Clostridium (Abbau von cellulosehaltigen Verbindungen und Stérke)
Bacillus (Abbau von Proteinen und Fetten)
zu den monomeren Bestandteilen (Aminosduren, Fettsduren und Zucker)
hydrolysiert.

2. Umwandlung der organischen Monomere durch z. B.
Acetobacterium
Pseudomonas
zu Wasserstoff, Bikarbonat, kurzkettigen organischen Sduren, Alkoholen und
Methylamin.

3. Oxidation der reduzierten organischen Stoffe zu Bikarbonat und Acetat durch obli-
gat Wasserstoff produzierende Anaerobier, zum Beispiel:

3. Anaerobe Abwasserreinigung 9



Kohlenstoff im Bingas

Kohlenstotf im CO, 20-96%
~H0% )
vrg. Kohienstoff org. Kohlenstoff
im Abwasser m Abwasser
100 % 100 %
; Xy Org- Restkohlenstoff
4 Y in erschufischidmm
v org Restkoblenstoff 1-5%
Rast - Komanstolf in behandelten AbwGEEar
n Ablouf 1-5%
~1%
Kohlenstoffbilanz beim Kohlenstoffbilanz beim anaeroben
aeroben Belebtschlammverfahren Abbau organischer Verbindungen

Abb. 6. Vergleich zwischen aerobem und anaerobem Kohlenstoﬂ'abbaur
(Wandrey und Aivasidis, 1983)

Desulfovibrio
Desulfobacterium

4. Bildung von Acetat aus Kohlendioxid und Wasserstoff nach
2HCO;" +4H,->CH;CO0 " +4H,O0
durch Homoacetat-Gérer, z. B.:
Acetogenium kivui
Acetobacterium wieringae

5. Oxidation der reduzierten organischen Stoffe zu Bikarbonat und Acetat durch:
Sulfatreduzierer ( Desulfovibrio),
Nitratreduzierer (Veillonella alcalescens).

6. Oxidation von Acetat zu Bikarbonat durch Nitratreduzierer und Sulfatreduzierer.

7. Oxidation von Wasserstoff durch Sulfatreduzierer und Nitratreduzierer unter Re-
duktion von
Nitrat zu Nitrit, Stickstoff oder Ammonium,
Sulfat zu Schwefelwasserstoff.

8. Acetoclastische Spaltung von Acetat in Kohlendioxid und Methan nach
CH,COOH - CH, + CO,
zum Beispiel durch
Methanosarcina
Methanothrix

9. Methanogenese aus Kohlendioxid und Wasserstoff durch Methanbakterien nach

CO, + 4H, - CH, + 2H,0
zum Beispiel durch

10



Methanobacterium
Methanosarcina

Abb. 7 zeigt ein stark vereinfachtes Modell der ,,FreBkette* von komplexen organischen
Makromolekiilen bis zum Biogas, bei dem nur noch zwischen drei Abbauschritten un-
terschieden wird:

e Séurebildung aus komplexen organischen Molekiilen (s.o. 1.)

® Essigsdurebildung bei gleichzeitiger Entstehung von Wasserstoff und Kohlendioxid
(s.0. 2.,4.)

¢ Methanbildung (s.o. 8.,9.)

AT R R

Biogas
Wasserstoff
Kohlendioxid
Easigsdure
assigsiiureblidendes methanblldende
Bakterium Bakterien

Abb. 7. Schematischer Ablauf der anaeroben Methanbildung aus komplexen organischen
Verbindungen
(nach Aivasidis und Wandrey, 1986)

Die ersten beiden dieser Schritte miissen im dynamischen Gleichgewicht mit der
Methanogenese stehen, um mit maximaler Geschwindigkeit ablaufen zu kénnen. Eine
besondere Rolle spielt dabei die Wasserstoffkonzentration: Wihrend sie einerseits
moglichst groB sein muB, um die Methanbildung aus Wasserstoff und Kohlendioxid zu
begiinstigen, muB sie flir den Abbau der Propionsiure, die aus vorgeschalteten Gliedern
der , FreBkette* gebildet wird, moglichst klein sein. Durch die Akkumulation von
Propionséure wiirde der Reaktor sauer. Ein enges ,thermodynamisches Fenster” be-
ziglich der Wasserstoffkonzentration muf} also eingestellt werden, um die Methanbil-
dung zu ermoéglichen, den Propionsdureabbau aber nicht zu inhibieren (Abb. 8). Dieser
»Engpal® ldBt sich am besten durch den Einsatz einer beziiglich der
Wasserstoffverwertung besonders aktiven Mikroorganismenpopulation beseitigen.

3. Anaerobe Abwasserreinigung 11
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Abb. 8. Thermodynamik des anaeroben Abbaus
(Wandrey und Aivisidis, 1983)

Da die Methanbakterien fur den letzten Schritt des anaeroben Abbaus von Wasserstoff
verantwortlich sind, sind die dem Reich der Archaebakterien angehérenden
Mikroorganismen von entscheidender Bedeutung fiir den gesamten ProzeB.

Die Archaebakterien bilden ein eigenstindiges Reich, das sich von den iiblichen soge-
nannten klassischen Bakterien (Eubakterien) phylogenetisch ebenso unterscheidet wie
von den ,,héheren“ Mikroorganismen (Eukaryonten). Archaebakterien leben unter ex-
tremen Bedingungen, wie sie auch in fritheren Entwicklungszustinden der Erdoberfliche
geherrscht haben. Sie werden tiberall dort gefunden, wo unter Sauerstoffausschiufl or-
ganische Stoffe abgebaut werden: in Sumpfen, Sedimenten von Gewissern, im
Verdauungstrakt von Tieren und anaeroben Abwasserreinigungsanlagen. Auch wurden
Isolate aus geothermen Quellen und hydrothermalen Kratern beschrieben.

Die formenreichste Gruppe stellen die chemoautotrophen, strikt anaeroben
Methanbakterien dar, die die Energie zur CO,-Assimilation aus der Reduktion von
Kohlendioxid zu Methan beziehen:

CO, + 4H, » CH, +2H,0 AG®*’ = — 138.8KJImol"
mit AG” Standardreaktionsenthalpie unter physiologischen Bedingungen

Die Methanbildung kann man auch als Vorldufer der Atmung in einer primitiven redu-
zierenden Atmosphire auffassen. Der Wasserstoff stammt nicht wie bei der Zellatmung
aus der Dehydrierung eines Substrats, sondern aus der Atmosphédre. IThm dient nicht
freier, sondern im Kohlendioxid gebundener Sauerstoff als Akzeptor.
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Die im Briiddenkondensat enthaltenen Stoffe Acetat, Furfural und Methanol werden im
wesentlichen von folgenden Gattungen umgesetzt:

Methanosarcina barkeri (Brune et al., 1982)
Methanothrix soehngenii (Brune et al., 1982)
Desulfovibrio furfuralis sp. nov. (Folkerts et al., 1989)

Methanosarcinen besitzen die grofite metabolische Vielseitigkeit der Methanbakterien
(Zinder et al., 1984a; Zinder et al., 1984b). Die meisten Arten konnen
Methan/Kohlendioxid, Methanol, Methylamin oder Acetat als methanogene Substrate
verwerten. Die ca. 1-2 um groBen Methanosarcinen besitzen die Eigenschaft, sich zu
Agglomeraten zusammenzulagern.

Methanothrix ist ein fadenbildendes Bakterium, es bildet auf der Oberflidche eines besie-
delten Trigermaterials ein Netzwerk aus, so daB die anderen Mikroorganismen der
Mischkultur festgehalten werden. Der Anteil methanogener Bakterien an der
Geamtpopulation eines Briiddenkondensat abbauenden Festbett-Umlaufreaktors betrédgt
etwa 50% (Ney, 1989).

Desulfovibrio ist die einzige bekannte Gattung, die anaerob auf einem
Sauerstoffheterocyklus wie Furfural wachsen kann. Von allen untersuchten Arten zeigt
Desulfovibrio furfuralis die hochste Furfural-Toleranz und die grote Wachstumsrate auf
Furfural. Bei gleichzeitiger Reduktion von Sulfat zu Sulfid wandelt Desulvofibrio
Sfurfuralis Furfurylalkohol, Furfural und Furfuryl-(2)-carbonsdure zu Acetat um:

C,H,0,+1/250,”+2H,0 — 2CH,CO0" + CO, + 1/2H,S + H*

Sulfite und Nitrat kénnen Sulfat als Elektronenakzeptor ersetzen.

Tab. 1 zeigt die beim anaeroben Substratabbau durch die Mikroorganismen erreich-
baren Energiegewinne. Dabei stellt AG® die Standardreaktionsenthalpie unter
physiologischen Bedingungen dar (Thauer, 1977). Dadurch erkldren sich die Unter-
schiede zu den in Abb. 5 auf Seite 8 fiir Standardreaktionsbedingungen (25°C, 10°Pa)
angegebenen Werten.

Reaktion AG” AG”
[kJ/Reak.][kJ/mol CH,]
CH,COO" + H* - CO,+ CH, -31 -31
4CH,0OH - 3CH,+CO,+ 2 H,0 -310 -103
CH,0H + H, -» CH, +H,0 -112 -112

CsH,0,+1/250,”+2H,0 — 2CH,COO" + CO, + 1/2H,S + H*-220 -
4H,+CO, - CH,+ 2H,0 ' -139 -139

Tab. 1. Thermodynamik des anaeroben Abbaus von Briidenkondensat
(Freyer, 1988)

3. Anaerobe Abwasserreinigung 13



Nimmt man an, dafl zur Bildung von einem mol ATP etwa 37kJmol-! freie Energie be-
nétigt werden, so kénnen pro mol gebildetem Methan mit den obigen Substraten, mit
Ausnahme des Acetats, je nach thermodynamischem Wirkungsgrad 2 bis 3 mol ATP
generiert werden.

Pro mol Acetat wird hochstens ein halbes mol ATP synthetisiert. Da ATP fir den
Anabolismus notwendig ist, erkldrt dies das langsame Wachstum und die geringen
Zellausbeuten der Mikroorganismen auf Acetat.

Fir Methanol existieren verschiedene Stoffwechselwege, abhédngig vom Wasserstoff-
Partialdruck. Ist genug Wasserstoff vorhanden, wird Methanol direkt zu Methan redu-
ziert. Bei der Abwesenheit von Wasserstoff werden die nétigen Reduktionsédquivalente
durch Oxidation eines Teils des Methanols gewonnen.

Um hohe Bioreaktorleistungen zu erreichen und insbesondere das Aufwachsverhalten zu
beschleunigen, mufl also die Biomassekonzentration im Reaktor gegeniiber der eines
Rihrkessels erhoht werden. Hierzu bieten sich verschiedene Moglichkeiten an:

Pelletisierung (Kriese, 1989)

Filtration (Bastin, K., 1983a)

Adsorption (Biichs, 1988)

kovalente Bindung

Kolonisierung (Aivasidis und Wandrey, 1985)

Durch die Immobilisierung wird eine hohe Biomassekonzentration im Reaktor und eine
Entkopplung der Verweilzeiten von Substrat und Bakterien erreicht (Wandrey und
Aivasidis, 1983). Dabei haben die auch im Rahmen dieser Arbeit verwendeten
Festbett-Umlaufreaktoren den Nachteil, daB die Biomasse mit der Zeit aus den Trégern
hinaus in den freien Raum wachsen und es so zur Kanalbildung und schlechteren
Substratversorgung der Mikroorganismen kommt. Daher mufl dieser Reaktortyp im
Abstand mehrerer Monate ,,regeneriert werden. Dabei wird die iiberschiissige Biomasse
entweder durch eine kurzfristige Leistungserh6hung der Umlaufpumpe oder durch das
Einblasen von Inertgas abgeschert und ausgewaschen. Als alternatives Reaktorkonzept
vermeiden die von Keim (1989) entwickelten Wirbelschichtreaktoren diesen Nachteil.
Dabei werden die Mikroorganismen auf Sinterglaskugeln (Durchmesser ca. 1.3mm) an-
gesiedelt, die vollstindig von Biomasse durchdrungen werden. Das Kugelbett wird durch
einen entsprechend eingestellten Umlaufpumpenstrom und das entstehende Biogas
fluidisiert. Mit einem Reaktor dieses Typs (Gesamtvolumen 39.5 L) wurden mit
Zellstoffabrik-Abwasser (CSB zwischen 33 wund 45 kgm3) Abbauraten von
180kgcssm—3d~' (1) (bei einem Umsatz von 76%) bei einer Verweilzeit von 3.5h erzielt
(Keim et al., 1988). Dabei werden bis zu 160LLz'd"! Biogas produziert. Ein anschau-
liches Beispiel soll den Energiegehalt dieser Biogasmenge verdeutlichen:

Ein VW Golf Diesel miifite unter Vernachlissigung des zusdtzlichen Roll- und Luft-
widerstandes einen Reaktor dieses Typs mit einem aktiven Volumen von 1000 L hinter
sich herziehen, um mit einer Geschwindigkeit von 100 km/h fahren zu konnen. Aller-
dings brduchte er dazu ca. 250 L Abwasser auf 100 km.
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4.0 MebBtechnik in der anaeroben Abwasserreinigung

Ber physikalischen MeBgroflen wie Temperatur und Druck kann auf die in der
Biotechnologie tiblichen Sensoren zuriickgegriffen werden. Deshalb soll auf diese nicht
ndher eingegangen werden. Bei einer Vielzahl von MefBgrofen sind die spezifischen
Randbedingungen der anaeroben Abwasserreinigung zu beriicksichtigen. Als wichtigste
sind hier der insterile Betrieb sowie die aggressive Umgebung zu nennen.

In den folgenden Abschnitten soll ein kurzer Uberblick tiber die verschiedenen
MefBmethoden gegeben werden und insbesondere ihre Eignung flir einen on-line Einsatz
zur ProzefBiregelung untersucht werden.

4.1 Biologische Phase

4.1.1 Biomassekonzentration

Dieser fur die Reaktorleistung wichtigste Parameter ist zugleich der am schwierigsten zu
bestimmende. Zur Bestimmung der Biomasse werden die in einer Fliissigkeitsprobe ent-
haltenen ,,Feststoffe” abzentrifugiert oder -gefiltert. Die nach dem Trocknen iibrigblei-
benden Feststoffe enthalten unter anderem die Biomasse. Nach Wégung kann die
Biomasse durch Zugabe von Sédure oder Lauge selektiv aufgelost werden. Dabei mufl
zuvor untersucht werden, ob sich nicht auch andere Komponenten bei dieser Behand-
lung l6sen. Nach Wigen des Restniederschlages kann die Differenz der beiden Mes-
sungen als Biomasse angenommen werden. Leider sind diese Methoden zur Messung
der Biomasse durch die Zahl der Zwischenschritte und die mehrfache Messung mit
starken Fehlern behaftet, so dafl die Frage bleibt, ob das Ergebnis die Miihe rechtfertigt,
sagt doch die Biomassekonzentration selbst noch nichts tiber deren Aktivitdt aus.

Zur indirekten Messung der Biomasse bieten sich z.B. Messungen des Gesamtstickstoffs
oder des gesamten organischen Kohlenstoffs der abfiltrierten Feststoffe an.

4.1.2 Andere MeBverfahren

Aktivititsmessung iiber Fluoreszenzmessung: Die fluoreszierende Eigenschaft des in allen
methanogenen Bakterien enthaltenen Coenzyms Fi kann zu Messungen des Aktivitéts-
zustands herangezogen werden (Schneckenburger et al., 1984). Innerhalb technischer
Medien kommt diese Messung aufgrund der vorhandenen Eigentriibung kaum in Frage.

Identifikation methanogener Bakterien durch Antikorper: (Macario and Conway de
Macario, 1985)

4. MeBtechnik in der anaeroben Abwasserreinigung 15



4.2 Fliissige Phase

4.2.1 pH-Wert

Neben der Temperatur stellt der pH-Wert die wichtigste MeBgréBe in der anaeroben
Abwasserreinigung dar. Dies nicht nur aufgrund der spezifischen Vorlieben der ein-
zelnen Mikroorganismen, sondern auch aufgrund seiner Funktion als indirekte
MefBigroBe zur Messung von Sdureproduktion oder -abbau.

Er stellt die zentrale GroBe verschiedener Regelkonzepte dar, wie der pH-auxostatischen
und der pH-chemostatischen Regelung, auf die spéter noch eingegangen wird. Daher
sollte die Messung nach Moglichkeit sogar redundant ausgelegt werden. Entsprechende
MeBverstéirker, die den Anschlufl zweier Elektroden ermoglichen, zwar weiterhin nur
nach einer regeln, aber die MeQdifferenz der beiden Elektroden anzeigen, sind jetzt im
Handel erhilthlich. Dabei handelt es sich um MeBverstirker, die {iiber
Softwareprogramme eine sehr flexible Verarbeitung der MeBdaten ermoéglichen. Die je-
weils aktualisierte Version dieser Elektronikbausteine kann problemlos ausgewechselt
werden. Alternativ dazu sollte der pH-Wert mindestens téglich durch Probennahme und
externe Messung iiberpriift werden. Dabei ist darauf zu achten, daf ein gewisser Vorlauf
verworfen wird, bevor die eigentliche Probe genommen wird. Auflerdem ist zu beriick-
sichtigen, da der im Labor gemessene pH-Wert aufgrund des ausgasenden
Kohlendioxids bis zu einer pH-Einheit iber dem pH-Wert im Reaktor liegen kann.

Unter der aggressiven Umgebung in der anaeroben Abwasserreinigung, hierfiir sind ins-
besondere die verschiedenen Schwefelverbindungen verantwortlich, haben die
pH-Elektroden besonders stark zu leiden. Hier haben sich die neuerdings erhaltlichen
(nicht sterilisierbaren) Gelelektroden als wartungsarm und langzeitstabil mit Standzeiten
von mehreren Monaten herausgestellt (Monzambe et al., 1988).

4.2.2 Redoxpotential

Wihrend man mit der pH-Elektrode die Protonenaktivitdt in der Flissigkeit messen
kann, stellt das Redoxpotential ein MaB3 fur die ,,Elektronenaktivitét“ dar (Biihler, 1985)
und kann somit zur Feinmessung des Sauerstoffpartialdrucks gerade in anaeroben Sy-
stemen herangezogen werden. Die MefBlergebnisse als solche ohne Vergleichswerte sind
im Gegensatz zur Temperatur oder zum pH-Wert nicht besonders aussagekriftig und
erst recht nicht in physikalischen Modellen zu verwenden. Allgemein gilt, daf3 ein stark
negativer Wert des Redoxpotentials (-300 bis -400mV) von einem guten anaeroben
Milieu zeugt. Allerdings kann versucht werden, iiber eine langfristige Beobachtung des
Redoxpotentials eine Korrelation mit anderen Mefgrof3en zu erarbeiten oder das Signal
als Summenparameter zu qualitativen Aussagen Uber den aktuellen ProzeBzustand
heranzuziehen.

4.2.3 Konzentrationen fliichtiger Substanzen

Das wichtigste MeBinstrument zur Bestimmung der Konzentrationen fliichtiger Kom-
ponenten stellt der Gaschromatograph dar. Er ermoglicht die Bestimmung der wich-
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tigsten K omponenten wie Methanol, Essigsdure, Buttersdure usw. innerhalb der relativ
kurzen Zeit von zehn Minuten. Diese kurze Zeitspanne macht das Gerét auch fir einen
quasi-on-line Einsatz interessant. Allerdings treten im Langzeiteinsatz Probleme bei der
Probenvorbereitung auf. Zudem sind Gaschromatographen recht teuer, was einer Ver-
wendung gerade in der Abwasserreinigung an einem einzelnen Prozel3 entgegensteht.

4.2.4 Kohlenstoffbestimmung

Bei der quantitativen Bestimmung von Kohlenstoffverbindungen in wifiriger Losung
sind drei Arten des Vorkommens zu unterscheiden, fir die jeweils mehrere Analysenme-
thoden existieren (Ehrenberger, 1979):

Total Inorganic Carbon (TIC)
Der anorganische Kohlenstoff umfaBt den als Karbonat, Bikarbonat und Kohlendioxid
. geldsten Kohlenstoff.

Dissolved Organic Carbon (DOC)

Nach Entfernen des TIC kann der gel6ste organische Kohlenstoff ermittelt werden, in-
dem man die gelosten Kohlenstoffverbindungen oxidiert und das entstehende
Kohlendioxid bestimmt. Der in Partikeln (z.B. Mikroorganismen) enthaltene Kohlen-
stoff wird dabei nicht erfaf3t.

Total Organic Carbon (TOC)
Nach Oxidation bei sehr hoher Temperatur in einem Katalysatorofen kann auch der in
Partikeln enthaltene Kohlenstoff bestimmt werden.

Zur Bestimmung des Kohlendioxid eignen sich titrimetrische Messungen oder eine Ana-
lyse durch Infrarotabsorption. Die Gesamtanalyse bedarf eines gewissen apparativen
Aufwandes, ist aber quasi on-line durchfiihrbar.

4.2.5 Organische Belastung

GrofBle Bedeutung kommt der Messung von Summenparametern fliir die organische Be-
lastung des Abwassers zu. Dabei gibt der Sauerstoffbedarf die Menge an Sauerstoff an,
dic notwendig ist, um Inhaltsstoffe des Abwassers vollstdndig aufzuoxidieren. Wahrend
Gaschiromatographen  wichtigen  Aufschluf  iiber die  Konzentration von
Schliisselkomponenten geben, eignet sich die Messung des Sauerstoffbedarfs als
summarisches MaBl zur Bestimmung der Abwasserverschmutzung bzw. der Giite des
Reinigungsverfahrens.

4.2.5.1 Chemischer Sauerstoffbedarf

Der chemische Sauerstoffbedarf ist diejenige Menge an Sauerstoff (in der Regel angege-
ben in gL-'), die zur vollstindigen Oxidation aller im Abwasser enthaltenen organischen
Stoffe zu Kohlendioxid und Wasser nétig ist. Er ist der wichtigste Parameter des Ab-
wasserabgabengesetzes. Seine Bestimmungsmethode ist verbindlich in DIN 38 409 be-
schrieben (Olivier und Schendel, 1983). Die Analysenzeit kann bis auf zwei Stunden
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gesenkt werden, so dafl diese Analysenmethode schon fiir eine quasikontinuierliche
Prozefiregelung in Betracht kommt (Renard et al., 1988).

Die Oxidation wird in einer definierten schwefelsauren Kaliumdichromatlésung
(K,Cr,0,) durchgefuhrt. Kaliumdichromat wird dabei von den organischen Inhalts-
stoffen des Abwassers zu Cr>* reduziert. Die Uberschiissige Kaliumdichromatmenge ist
umgekehrt proportional zum CSB und kann photometrisch bestimmt werden.

Seit kurzer Zeit sind auch on-line MeBgerite auf dem Markt, die die CSB-Bestimmung
innerhalb von 3-5 Minuten erlauben. Zur Oxidation wird in diesen Geriten
Wasserstoffperoxid oder Ozon eingesetzt.

4.2.5.2 Biologischer Sauerstoffbedarf

Mit Hilfe des chemischen Sauerstoffbedarfs kann keine Aussage iiber die biologische
Abbaubarkeit der Abwasserbelastung getroffen werden. Dies kann per definitionem nur
durch biologische Verfahren, also mit Hilfe von Mikroorganismen geschehen. Dabei
kann der biologische Sauerstoffbedarf den chemischen nicht iibersteigen, und das Ver-
héltnis der beiden gibt ein MaB fir die biologische Abbaubarkeit der
Kohlenstoffbelastung des Abwassers an. Der biologische Sauerstoffbedarf ist der meist-
verbreitete Parameter zur Quantifizierung einer Gewisserbelastung und muBte als
solcher normiert werden. Dazu wurde die Definition des BSBs eingefiihrt als der
Sauerstoffbedarf einer Pseudomonas-Kultur innerhalb von fiinf Tagen. Zwangsliufig
resultiert aus der Begrenzung des Zeitraumes eine Mischinformation aus Abwasserbela-
stung und Inhibierung des biologischen Systems, so da zur Entkopplung ein
Toxizitédtstest durchgefuhrt werden mufl. Durch unterschiedliche Verdiinnungsstufen des
Abwassers kann versucht werden, die Inhibierungseffekte herauszurechnen.

Aufgrund des langen MefBzeitraumes eignet sich dieses Analysenverfahren natiirlich
nicht fir eine on-line Prozefregelung, sondern nur flir Abbaubarkeitsbestimmungen.
Andererseits konnen auf der Basis dieser Definition andere MeBverfahren angeboten und
kalibriert werden. Die Korrelation der BSB,-Mefigrofle mit anderen MeBgroBen wie
TOC gestaltet sich recht schwierig und hingt insbesondere vom verwendeten Substrat
ab (Offhaus). Fiir den on-line Einsatz eignet sich ein Kurzzeit-Toximeter mit einer
Analysendauer von flinfzehn Minuten. Dabei wird der Sauerstoffverbrauch einer
Mikroorganismenpopulation in einem Testreaktor durch die Regelung des
Zulaufverhiltnisses je einer Abwasser- und Verdiinnungswasserpumpe konstant gehal-
ten. Das Zulaufverhiltnis ist dann das MaB fur die Abwasserbelastung (Kéhne et al.
1986). BSB-Sonden benutzen immobilisierte Mikroorganismen als Rezeptoren und eine
Sauerstoffelektrode als Transducer (Schiigerl et al., 1987).

Die Ubertragung der solcherart mit aeroben Mikroorganismen gewonnenen Daten auf
anaerobe Populationen ist angesichts des vollig anderen Milieus und des anderen

Substratspektrums problematisch.
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4.2.5.3 Abbaubarkeitstest

Aussagekriftigere Grundlagen fur die ProzeBentwicklung anaerober Abwasserreini-
gungsanlagen gewinnt man durch anaerobe Abbaubarkeitstests mit der
Mikroorganismenpopulation, die auch im technischen ProzeB eingesetzt werden soll.
Dabei wird die Gasproduktion direkt oder indirekt iiber den Innendruck in einem ge-
schlossenen Behilter gemessen (Shelton and Tiedje, 1984; Dolfing and Bloemen, 1985;
Concannon et al., 1988; Schott, 1988). Der Methananteil im Gas kann nach Probe-
nahme gemessen werden. Endhohe des Drucks und die Art des Kurvenverlaufs geben
dann Aufschlufl iber Gesamtbelastung und Toxizitdt des Abwassers.

4.3 Gasphase

Neben dem pH-Wert kann die Gasmessung als einfachste und wichtigste Messung be-
trachtet werden. Dazu gehéren die Gasmengen- und die Gasstrommessung und die
Messung der Zusammensetzung. Diese mufl aufgrund der hoheren Loslichkeit des
Kohlendioxids mitherangezogen werden, wenn ein mathematisches Modell aufgestellt
werden soll.

4.3.1 Menge und Volumenstrom

Zur Gasmengenmessung in den gréBeren MeBbereichen (>20LA"') werden auf dem
Markt einige Gerédte nach den verschiedensten MeBverfahren angeboten. Deshalb soll
hier nur auf einige Prinzipien hingewiesen werden, die den unteren MefB3bereich ab-
decken.

Vielfach eingesetzt werden nasse Gasuhren (Trommelgaszéhler), die sich durch eine hohe
Genauigkeit von etwa + 5% bis + 1% in einem weiten Bereich von 1:20 (Strohrmann,
1980) und Unempfindlichkeit gegen Schwankungen der Gaszusammensetzung und der
Korrosivitit von Gasinhaltsstoffen auszeichnen. Sie messen allerdings nicht den Gas-
strom sondern die Gasmenge.

Diese Gerite sind auch mit einer Schlitzscheibe lieferbar, so daf3 auf photoelektrische
Weise Pulse gezdhlt werden kénnen. Zur Berechnung eines Volumenstroms miissen
diese Pulssignaie dann noch gefiltert und mathematisch differenziert werden. Erdman
and Delwiche (1985) geben eine Anleitung zum Selbstbau einer solchen Schlitzscheibe
mit Auswerteelektronik.

Bei einer von Beaubien et al. (1988) entwickelten Methode wird ein Glaskolben bis zu
einem bestimmten Druck mit Biogas gefiillt, das dann abgelassen wird. Uber die Anzahl
der Pulse sowie das Totvolumen des Kolbens und den Gasraum im Fermenter kann au-
tomatisch der Gasvolumenstrom in einem Bereich von 1 — 100mL min~! bestimmt wer-
den. Eine andere Moglichkeit, bei der direkt die Methanmenge gemessen wird, stellt die
Verwendung einer ,,Mariotte-Flasche“ dar. Dabei wird das Biogas in eine mit Lauge
gefullte Flasche geleitet und gesammelt. Das Kohlendioxid 16st sich in der fliissigen
Phase, wihrend das Methangas sich im Kopfraum der Flache sammelt und liber einen
unten angebrachten Ablauf Fliissigkeit in einen MeBzylinder driickt (Batt et al., 1986).
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Mit Hilfe eines Grenzwertgebers kann ein unterer Fiillstand der Flasche abgefragt wer-
den. Entliiftet man nun die Flasche automatisch, kann die verdrangte Flussigkeit nach
dem Prinzip der kommunizierenden Geféfe zuriickflieBen. Die Takte kénnen gezihlt
werden und dienen als MaB fur die Gasmenge (Moletta and Albagnac, 1982).

4.3.2 Massenstrom

Im Bereich kleiner Gasfliisse (<20Lh') ist das MeBprinzip des thermischen
MassendurchfluBmessers eine der (wenigen) Moglichkeiten, on-line ein direktes Signal
fur den GasfluB zu erhalten. Das Gas durchstrémt dabei eine Kapillare, die mit zwei
Widerstandsthermometern und einer Heizspule ausgestattet ist. Die Heizspule befindet
sich in der Mitte zwischen den beiden MeBflihlern. Beim Fluf durch die Kapillare er-
wiarmt sich das Gas an der Heizspule. Die entstehende Temperaturdifferenz zwischen
den beiden MeBfiihlern ist proportional zum Gasflu und bewirkt eine Widerstands-
dnderung der MeBfithler. Der zum Abgleich iiber eine Briickenschaltung erforderliche
Strom wird als MeBsignal verwendet.

Da die Temperaturdifferenz abhéngig von der Wirmekapazitit des jeweiligen Gases ist,
muB der Sensor auf das zu messende Gas oder Gasgemisch geeicht werden. Die Gerite
werden daher von Werksseite auf ein bestimmtes Gasgemisch (in der Regel 50% CO,,
50% CH,) eingestellt. Zu beachten ist auBerdem, daB das Gas vor Eintritt in den Sensor
getrocknet wird, um MeBverfilschungen und Korrosion zu vermeiden. Leider werden
die Sensoren trotzdem durch die im Biogas enthaltenen schwefelorganischen Verbin-
dungen mit der Zeit in Mitleidenschaft gezogen, so daf} auch diese Losung letztlich nicht
befriedigen kann.

4.3.3 Zusammensetzung

Methan und Kohlendioxid

Die Messung der Biogaszusammensetzung erfolgt tiber die Infrarotabsorption der Gas-
bestandteile Methan und Kohlendioxid. Die Wellenldngen der Absorptionsbanden
charakterisieren die Gasart, wihrend die Stdrke der Absorption ein MaB fur die Kon-
zentrationen der MeBkomponenten ist. Dabei durchstrémt das Gas fur jede zu mes-
sende Gaskomponente eine MeBkiivette. Die MeBkiivetten werden nacheinander mit
Licht der Wellenlinge durchstrahlt, in der die zu messende Komponente ihr
Absorptionsmaximum und keine Absorption besitzt. Am Detektor erhdlt man damit
zeitlich aufeinanderfolgend ein konzentrationsunabhingiges und ein konzentrationsab-
hingiges Signal. Die Differenz ist ein stabiles MaB fur die Konzentration.

Besonders wichtig fiir die Erstellung mathematischer Modelle ist die Methankonzentra-
tion im Gas, da sich das Kohlendioxid stark im Wasser 16st und besonders bei instatio-
ndren Vorgingen zu einem verzogerten Ubergang ins Biogas fuhrt.

Wasserstoff

Neben dem Methan ist der Wasserstoff die wichtigste Gaskomponente. Zur Messung
werden fiur die Medizintechnik entwickelte ~MeBgerdte eingesetzt. Die
Wasserstoffkonzentration kann zur ProzeBregelung herangezogen werden, da sie, wie in
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Abb. 8 dargestellt, Informationen uber das Zusammenspiel der einzelnen
Mikrcorgazusmenarten liefert (Archer et al., 1986).

4.4 Bewertung der einzelnen Mefigrofien

Aussage on-line Einsatz Kosten
123
[
- =]
e | £2 | 8
| |35 2
55 | 2 3| 2 | B2 | 2
Rl 2R o s N = 20 =
5% “BhE S © o = p=l= g
=8 ©.2 =5 7= < 2. S
/A g X %) S5 5 O 4
sg | B< | B | 3E | 2 | Es | &
Menge ja nein - ja ja 1.5 gering
g Massenstrom ja nein ja - ja 3 gering
Zusammensetzung ja bed. ja - ja 10 gering
pH-Wert bed. ja ja - ja 2 gering
Redoxpotential nein ja ja - nein 2 nein
Konzentration ja nein - ja ja 60 mittel
S
-t
--;-” Kohlenstoff ja nein - ja ja 100 mittel
=
= . . . . ,
CSB ja nein - ja ja 100 mittel
BSB nein bed. - ja ja 60 mittel
Vorkoster nein ja - ja ja 100 mittel
Masse ja nein nein nein ja - mittel
g
g Fluoreszenz nein ja - ja ja 20 niedrig
& Identifikation . . . . .
durch Antikérper nein nein nein nein nein - hoch

Tab. 2. Schema zur Bewertung der MeBgroBien in der anaeroben Abwasserreinigung

Am Institut werden standardmiBig die MeBgroBen pH-Wert, Temperatur, Gasstrom
und -zusammensetzung erfafit. Dabei steht die Frage des Personalaufwandes im Vor-
dergrund. Dariiber hinaus wurden Versuche mit einem on-line Gaschromatographen
und einem on-line CSB-Geridt durchgefiihrt (Keim, 1989). Im Rahmen dieser Arbeit
wurden ebenfalls nur die einfachen on-line Messungen vorgenommen, um die Mog-
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lichkeiten der Informationsgewinnung mit Hilfe des ProzeBrechners mit dem vorhan-
denen Stand der Technik vergleichen zu kénnen.
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5.0 Analyse des Zellstoffabwassers

Die gaschromatographischen Analysen erfolgten mit einem Gerdt der Firma
Chrompack, Modell Nr. 438a und 439, mit einem Autosampler Modell Nr. 910 unter
folgenden Bedingungen:

Detektor 260°C , Flammenionisationsdetektor
Injektor-Temperatur 220°C

Temperatur-Programm 70 — 200°C mit 10°C min™!
Einspritzvolumen 6ul

Siule Kapillarsiule FFAP (Free Fatty Acid Phase) 0.25um , Linge:
50m, Innendurchmesser: 0.32 mm, Hersteller: Macherey-
Nagel, Diiren

Trigergas Stickstoff

Split 25 ml

Interner Standard 10 mmolare salzsaure Butanollosung

Retentionszeiten Methanol: ~1.2 min
i-Butanol: ~2.6 min
Essigsédure: ~6.4 min
Furfural: ~6.6 min
Propionéure: ~7.6 min
i-Buttersidure: ~7.9 min
n-Buttersdure: ~8.7 min
i-Valeriansdure: ~9.2 min
n-Valeriansdure: ~10.1 min

Der €SB wurde mit dem Kivetten-Test LCK 114 der Firma Lange bestimmt.

Hauptbestandteil der organischen Belastung des in der Zellstoffindustrie anfallenden
Briidenkondensats ist Essigsiure. Zusitzlich sind geringere Mengen Methanol und
Furfural enthalten. Der aufgrund der gaschromatographisch ermittelten Einzelkonzen-
trationen zu erwartende CSB-Wert 14Bt sich nach folgenden Reaktionsgleichungen er-
mitteln:

CH,COOH +2 0,—-2 CO, + 2 HO

CH,OH +15 0,-» CO, +2 HO

C:H,0, +35 0,-25C0, +2 HO

Damit ergaben sich fir das im folgenden verwendete Briidenkondensat die CSB-Werte:

CSBe, = 40.8kgm™ CSB,.. = 34.Tkgm™3
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Abb. 9. Gaschromatographische Analyse von Briidenkondensat

Damit lassen sich 85% der CSB-Belastung einfach chemisch identifizieren. Der Rest
besteht iberwiegend aus schwer abbaubaren Ligninsulfonséiuren.

Konz. CSB 9% Furfural

[mmoll-]| [gL-] 4% Methanol

Essigsaure 460.0 29.4 15% Rest
Methanol 36.0 1.7
Furfural 32.0 3.6

Abb. 10. Anteil der Essigsiure an der CSB-Belastung

Als Destillat ist Briidenkondensat fast vollig frei von Spurenelementen. Damit die
Mikroorganismen ihre volle Aktivitit entwickeln kénnen, miissen Spurenelemente
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supplementiert werden. Dabei geht man davon aus, daf alle Konzentrationen im Ab-
wasser entsprechend der Zusammensetzung der Biomasse vorhanden sein miissen. Alle
Konzentrationen werden in der Regel auf die Kohlenstoffkonzentration als
ReferenzgroBe bezogen. Ausgehend von der durchschnittlichen Summenformel flir die
elementare Zusammensetzung von Mikroorganismen CH,150,5No2 (Roels, 1983) sollte
die Stickstoffkonzentration also etwa 20% der Kohlenstoffkonzentration ausmachen.

Fur das vorliegende Abwasser ergibt sich aufgrund der Konzentrationen von Essigséure,
Methanol und Furfural ein Kohlenstoffgehalt von mindestens
2 x 0.46molL' +0.036molL"' +5 x 0.032molL~ = 1.12molL-* . Werden 5% dieses Koh-
lenstoffs in Biomasse inkorporiert, ergibt sich eine notwendige Stickstoffkonzentration
von 1.12 x 0.2 x 0.05molL' = 0.0112molL~'. Unter Einbeziechung der Molmasse von
Stickstoff (14gmol) ergibt sich ein Stickstoffbedarf von 156gL-'. Die Konzentrationen
der anderen Elemente wurden in fritheren Arbeiten durch Versuche ermittelt. Die Kon-
zentrationen einiger Elemente ergeben sich aus ithrem Anteil in einem komplexen Diin-
gemittel, dessen Gesamtkonzentration ebenfalls in Versuchen optimiert wurde.

Der pH-Wert des Abwassers betrug 1.9 und wurde zum Erreichen optimaler Abbauraten
auf 4 angehoben (siche auch ,,Erweitertes Modell mit pH-Berechnung* auf Seite 60).

in mgL-! Briidenkondensat supplementiertes Briidenkondensat

N <23 141

P <12 17.5
S 540 542
Se <12 0.1°
Mo <0.05% 0.40
Zn 0.052 0.1
Cu 0.052 0.05
Ni <012 0.21
Co <0052 0.2
Fe 0.3 1.3
Mg 1.3 13
Ca 51 51
Na <22 34

K <102 0.06 ®
B nb 0.0003 ®

Tab. 3. FElementaranalyse des verwendeten Briidenkondensats: a unterhalb der MeBgrenze, b
entsprechend der Einwaage, n. b. nicht bestimmt.
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6.0 Apparativer Versuchsaufbau

Abb. 11 zeigt das Schema der verwendeten Versuchsaufbauten, bestehend aus
e dem Bioreaktor

¢ der MeBperipherie

¢ dem Daten-Interface zur Verbindung des Rechners mit dem Prozef

e dem ProzeBirechner

Die verwendeten Gerite werden im folgenden beschrieben. Eine kurze Geriteliste be-
findet sich im Anhang.

Gas- Gasmengen-
analyse messung
i T Biogas
Personal- TP soo00]
computer gianten- @
D L
Daten-
Interface n
pH N\ 8 I

| S

Abwasser NaOH- Festbett- Gereinigter
Dosierung Umilaufreaktor Ablauf

Abb. 11. Schema des Versuchsaufbaus
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6.1 Bioreaktoren

6.1.1 Apparate

Die Versuchsapparaturen bestanden aus einem kontinuierlich  betriebenen
3L-Festbett-Umlaufreaktor (Rithrkesselverhalten beziglich des Substrats) (Abb. 12)
und einem 11L-Umlaufreaktor (Ruhrkesselverhalten beziiglich Substrat und Biomasse)
{(Abb. 13).

Abb. 12. Versuchsapparatur des 3L-Festbett-Umlaufreaktors.
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Abb. 13. Versuchsapparatur des 11L-Umlaufreaktors

i

; g}‘r“@:ﬁ%@%

e

6. Apparativer Versuchsaufbau
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Die Mischpopulation des 3L-Festbett-Umlaufreaktors war auf Siran®- Glaskorpern
immobilisiert. Das Siran ~-Trigermaterial wurde in Form von Raschigringen (7x7 mm)
mit einer Porengrofenverteilung von 60-300 um eingesetzt (Abb. 14). Mit diesem Ma-
terial mit einer spezifischen Oberfliche von ca. 0.4m?g~! wurden in Vergleichsexperi-
menten die héchsten Abbauraten erreicht.

Abb. 14. Elektronenmikroskopische Aufnahmen unbewachsener (links) und bewachsener
(rechts) Sintergliser
(Aivasidis und Wandrey, 1986)
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Vor der Durchfiihrung von Messungen mufite das Verweilzeitverhalten der verwendeten
Umlaufreaktoren  untersucht  werden. Wiinschenswert wére ein  ideales
Riihrkesselverhalten. Temperatur oder pH-Gradienten im Reaktor hitten zu lokal un-
terschiedlichen Bedingungen flr die Mikroorganismenpopulation gefiihrt und damit den
reprasentativen Charakter der MeBergebnisse in Frage gestellt.

Wird zum Beispiel das saure Substrat am Reaktorboden zugegeben und schlecht ver-
mischt, baut sich {iber der Reaktorhshe ein pH-Gradient auf, so daB der am Reaktor-
kopf gemessene pH keine Aussage tiber den wirklichen pH-Wert im Reaktor zuldft.

6.1.2 Verweilzeitverteilung des 3L-Festbett-Umlaufreaktors

Die Verweilzeitverteilung wurde am unbelebten, mit Schiittung gefullten Festbett-
Umlaufreaktor gemessen. Dazu wurde ein Dirac-Puls von 10mL 1 molarer KCl in den
Zulauf des Reaktors gegeben. Die Verteilung der Salzlosung konnte iber eine
LeitfihigkeitsmeBzelle im Reaktorkopf verfolgt werden (Freyer, 1988). Es zeigt sich, daf3
sich die Salzlésung keineswegs direkt gleichmafig mit dem Reaktorinhalt vermischt
(Abb. 15).

. e T — ideal (N=1)| » gemessen
=
Lo.
=)
€
o0.
i
o 04
z
o H
30.2‘ }
- N
e gemessen
0-07 - T T T T T T T T T
0.000 0.004 0.008 0.012 0.016 0.020 0 1 2 3 4
Verweilzeiten Verweilzeiten

Abb. 15. Verweilzeitverteilung des Festbett-Umlaufreaktors bei piedrigem Umlaufstrom
(Umlaufvolumenstrom  Fy= 40Lh~',  Zulaufvolumenstrom  Fz, = 0.1LA1,
Umlauf-/Zulaufverhiltnis P =400, Verweilzeit = = 30h)

Man beobachtet eine geddmpfte Schwingung der Leitfahigkeit. Das bedeutet, dafl der
Dirac-Puls den Reaktor von unten nach oben in einer sich verbreiternden Front durch-
liuft, oben in den Umlauf eintritt, um dann ein zweites Mal den Reaktor zu durchlaufen.
Bei jedem Durchlauf verbreitert sich der Puls, bis schlieBlich Homogenisierung eintritt.
Ab dann wird das Salz gleichméBig ausgewaschen.

Die Homogenisierung der Salzlosung dauert ca. 75 Minuten. Im idealen Riihrkessel tritt
dagegen die Vermischung augenblicklich ein. Dieses Verweilzeitverhalten entspricht eher
dem einer Rithrkesselkaskade mit Riickfiihrung. Es ist jedoch zu beachten, daf die
Konzentration des Salzes im Festbett-Umlaufreaktor nicht direkt exponentiell abfillt,
sondern nach dem ersten Maximum zunédchst langsam wieder ansteigt. Dies kénnte
darauf zuriickzufiihren sein, daB die konzentrierte Salzlésung aufgrund der anfinglichen
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Konzentrationsdifferenzen in die Poren des Sinterglases diffundiert und sich so , Tot-
wasserzonen® ausbilden. Im weiteren Verlauf des Experiments stellt sich dann ein
Gleichgewicht ein.

Der Festbett-Umlaufreaktor kann auf zwei Arten in einen Ruhrkessel iibergefiihrt wer-
den:

e VergroBerung des Umlauf/Zulaufverhéltnisses.
e GleichmiBige Zufiihrung des Substrats

Der Nachteil der ersten Methode ist die Notwendigkeit, enorme Mengen Reaktorfliis-
sigkeit umwilzen zu missen. So wurde fur die in Abb. 16 gezeigte Messung der
Reaktorinhalt dreimal pro Minute umgewdilzt. Bei dieser Stromungsgeschwindigkeit, die
ein Vielfaches der eines Wirbelschichtreaktors betrégt, bleibt die Schiittung nicht mehr
in Ruhe, sondern pulsiert mit der Drehzahl der Umlaufpumpe. Fir eine im Reaktor
enthaltene Mikroorganismenpopulation besteht bei den unter diesen Bedingungen herr-
schenden Scherkriften die Gefahr, daB sie vom Tréger abgeldst und ausgewaschen wer-
den.

1.0

\_\ X — ideal (N=1)| x gemessen (N=1.3)

o
o
]

relative Leitfahigkeit

Verweilzeiten

Abb. 16. Verweilzeitverteilung des Festbett-Umlaufreaktors bei hohem Umlaufstrom
(Fy=470Lh™, Fz, = 0.2LA~! , P = 2350, v = 15h, Kesselzahl N =1.3)

Weit einfacher 148t sich eine bessere Durchmischung des Reaktors durch eine gleichma-
Bige Zufiihrung des Substrats tiber die gesamte Reaktorlinge erreichen. Dabei wird das
Substrat iiber ein perforiertes Rohr, das sich in der Mitte des Reaktors befindet,
zudosiert. Da das Substrat gleichzeitig an mehreren Stellen in den Reaktor eintritt, sind
wesentlich geringere Umlaufmengen notig, um Substrat und Reaktorinhalt gleichmafig
zu durchmischen. Mit dem auf diese Art entstandenen ,,Kreuzstrom-Umlaufreaktor
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konnte bei einem Umlauf von 120LA ideales Rithrkesselverhalten erzielt werden, wobei
der Reaktorinhalt nur 0.6 mal pro Minute umgewilzt werden mufite (Abb. 17).
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Abb. 17. Verweilzeitverteilung des modifizierten Festbett-Umlaufreaktors
(Fy = 120LAh™, Fz,=0.2LA7", P = 600, 7 = 154, N=1)

Dieser ermittelte Umlauf wurde bei allen weiteren Experimenten eingehalten.

6.1.3 Verweilzeitverteilung des 11L-Riihrkesselreaktors

Aufgrund der Erfahrungen mit dem Festbett-Umlaufreaktor wurde der zweite Reaktor
mit 11L Volumen direkt in der modifizierten Version aufgebaut. Die Messung der
Verweilzeitverteilung erfolgte wieder mit einem Dirac-Puls, diesmal mit 20 ml 4 molarer
KCl. Die Auswertung der Messung zeigte Rithrkesselverhalten bei einem Umlauf von
230 LA! (Abb. 18).

Dieser ohne Schiittung betriebene Reaktor dient zu Vergleichsversuchen bei der

ProzeBbefragung und zum Test von mathematischen Beobachtern, da sich ein Reaktor
mit Riihrkesselverhalten fiir Substrat und Biomasse besser modellieren 1d6t.
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Abb. 18. Verweilzeitverteilung des Umlaufreaktors
(Fu=230Lh™!, F2,=25Lh"', P=92,7=44h, N=1)

6.2 Messung und Dosierung des Substratflusses

Ein wichtiger Parameter bei kontinuierlichen biotechnischen Prozessen ist die Verweilzeit
bzw. die DurchfluBirate:

1 F. Zu
D= =7 [6.2.1]
R
mit D DurchfluBirate
Vr Reaktorvolumen
T Verweilzeit

Eine sehr genaue Bestimmung des Substratflusses erméglicht ein in Zusammenarbeit mit
der Firma Sartorius entwickeltes Dosiersystem (Memmert et al, 1987). Eine
Schlauchpumpe fordert das Substrat, das sich in einem Zwischendepot auf der Waage
befindet, in den Reaktor. Waage und mikroprozessorgesteuerte Pumpe sind miteinander
verbunden, so dafl ein Datenaustausch moglich ist (Abb. 19 auf Seite 35). Das
Dosiersystem benutzt als RegelgroBe die Gewichtsabnahme des auf der Waage befind-
lichen Substrates.
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Waage und

Zwischen-

Dosier-
interface

Abb. 19. Prinzip der Sartorius-Dosierstrecke

Der Regelalgorithmus der Pumpe integriert den gewiinschten Massenflufl iiber der Zeit
auf und berechnet so ein Zeitprofil fiir die Sollmasse auf der Waage. Dieser wird mit
dem Istwert der Masse verglichen. Die Pumpe wird entsprechend der Abweichung vom
Sollwert von einem modellgestiitzten adaptiven PI-Regler angesteuert (Merz, 1989).
Durch die stédndige Anpassung der Modellparameter an die Betriebsbedingungen werden
Verinderungen der Regelstrecke wie Verdnderungen des Schlauches, der Viskositdt der
Fliissigkeit oder des Druckes auf der Saug- oder Forderseite automatisch kompensiert.

Wihrend die erste Version dieser ,,bemerkenswerten Problemlosung der Kompaktaus-
fuhrung einer gravimetrischen Fluiddosierung mit Schlauch-Dosierpumpen® (Christel
und Vetter, 1988) aus einer integrierten Regel- und Pumpeneinheit bestand, wurde bei
der neuen Version die ,,Intelligenz“ der Regeleinheit separat in einem ,,Dosierinterface”
untergebracht, so daB jetzt nicht nur Schlauchpumpen, sondern auch Zahnrad- oder
Membranpumpen beliebiger Hersteller angesteuert werden konnen (Abb. 20 auf Seite
36).

Sollwerte konnen sowohl iiber eine Tastatur manuell, als auch iiber eine serielle
Schnittstelle vom Rechner vorgegeben werden. Eine ausfuhrliche Aufstellung der Mog-
lichkeiten des Gerits befindet sich im Anhang.
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Abb. 20. Erste (links) und zweite (rechts) Hardware-Version der Dosierstrecke

6.3 Temperaturmessung und -regelung

Zur Temperaturmessung und -regelung wurden Durchlaufthermostaten der Firma Lauda
verwendet. Die Reaktoren besitzen einen wasserdurchstromten Doppelmantel. Im Re-
aktor wird die Temperatur mit Hilfe eines Platindraht-Widerstandthermometers
(PT-100) gemessen. Der ermittelte Istwert wird von einem PI-Regler mit dem Sollwert
verglichen und daraus ein neuer Sollwert fiir die Badfltissigkeit errechnet, die von einem
weiteren Pl-Regler des Thermostaten eingeregelt wird (Kaskadenregelung). Der Uber-
geordnete Regler muBite vom Hersteller wegen des groflen zu beheizenden Fliissigkeits-
volumens und der daraus folgenden Trigheit der Regelstrecke geringfiigig modifiziert
werden. Die Solltemperatur kann vom Rechner vorgegeben werden.

6.4 pH-Messung

Die Messung des pH-Wertes im Reaktor erfolgte mit Xerolvt-Elektroden (Ingold). Als
MeBverstdarker wurden Geréte der Firmen Conducta und Kuntze eingesetzt.

Das Gerit der Firma Kuntze ist mikroprozessorgesteuert und ermoglicht somit eine di-
gitale Datenlibertragung. Dadurch wird es moglich, Sollwerte vom Rechner an das Gerit

zu {ibermitteln, was bei den meisten analogen Gerdten nicht moéglich ist. Das Gerdt war
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mit zwei pH-Elektroden ausgestattet, so da} eine redundante pH-Messung moglich war.
Ein Vergleich der beiden pH-Werte, sowie der Steigung und der Asymmetriespannung
der pH-Elektroden ermdoglicht es, die Qualitdt der Messung abzuschétzen.

Beide Geridte waren mit Temperaturkompensation iiber ein PT-100 im Reaktor ausge-
stattet. Dies ermoglicht eine pH-Messung ohne Verfilschung durch Temperaturverin-
derungen.

Zur Erkennung von Drifts wurden die pH-Werte téglich mit Labormessungen vergli-
chen.

6.5 Messung des Gasflusses

Zur Messung des Gasflusses wurde ein thermischer Massendurchflufimesser eingesetzt.
Die Zusammensetzung des Biogases ist jedoch nicht konstant, sondern hdngt vom
Betriebszustand des Reaktors ab. Zusitzlich enthélt Biogas geringe Mengen Schwefel-
wasserstoff, schwefelorganische Verbindungen, Wasserstoff und Wasserdampf. Der
Wasserdampf wurde durch einen Elektrogaskithler, der das Gas auf 5°C abkuhlt,
auskondensiert. Schwefelwasserstoff aber fiihrt zur Korrosion des Sensors, so dal3 seine
Kennline sich im Lauf der Zeit verindert. Daher wurde die Kennlinie des
MassendurchfluBmessers regelmiBig durch eine Gasmengenmessung mit einer Gasuhr
(Trommelgaszéhler) nachgeeicht. ‘

Zur Eichung wurde nun der vom Bioreaktor produzierte Gasstrom genutzt, um
Ungenauigkeiten durch die unterschiedliche Zusammensetzung von Bio- und Eichgas zu
vermeiden. Der Gasstrom wird iiber eine Verdnderung des Substratstroms (wenn mog-
lich) oder durch Verzweigen in einen Bypass variiert, um einen moglichst grofien Bereich
abzudecken. Die vom MassendurchfluBmesser gemessene Spannung wird in mdglichst
kurzen Taktzeiten mit dem Rechner aufgezeichnet. Zusitzlich wird die aufintegrierte
Gasmenge an der Gasuhr unregelméfig abgelesen.

Nach Ablauf der Datenerfassung integriert ein Rechnerprogramm die mit dem
MassendurchfluBmesser ermittelten Gasstrome auf und bringt sie mit der Gasuhr-
Eichkurve durch Anpassung der Steigung und des Achsenabschnittes einer linearen
Funktion zur Deckung:

Das zwischen zwei Ablesungen der Gasuhr gemessene Gasvolumen betrégt:

AVG(ta) = Volte) — V(1) [6.5.1]
mit t Zeit
Ve mit der Gasuhr gemessenes Gasvolumen

Zwischen der vom MassendurchfluBmesser gemessenen Spannung und dem zugeho-
renden Gasstrom bestehe ein linearer Zusammenhang:

Gy =aUpy(t) + b [6.5.2]
mit a Steigung der MefBigeraden
b Ordinatenabschnitt der MeBgeraden
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Gu mit dem MassendurchfluBmesser gemessener Gasstrom
UM vom Massendurchflufmesser angezeigte Spannung

Das wihrend derselben Zeit durch den MassendurchfluBmesser gestrémte Gasvolumen
ergibt sich durch Integration bzw. im zeitdiskreten Falle durch Aufsummierung:

Ix

AVpflt) = AV elty) = D [aUn(0) + 51T, [6.5.3]

I= 11’

mit To Taktzeit der Datenerfassung

Fithrt man diese Rechnung flir alle sich durch Ablesen der Gasuhr ergebenen
Zeitintervalle durch, erhilt man entsprechend viele Punkte, die auf einer Geraden liegen
sollten. Durch eine lineare Regression lassen sich die Eichparameter a und b bestimmen.

6.6 Messung der Gaszusammensetzung

Es wurden zwei unterschiedliche Gerite der Firma Leybold-Heraeus verwandt, die sich
in der Konstruktion der Analysenkiivetten und der Detektoren unterschieden. Das 4l-
tere Gerit wurde in der thermostatisierten Version verwandt.

6.7 Niveaumessung

Bei den verwendeten Bioreaktoren wurde der Fiillstand uber die Messung des Flis-
sigkeitsniveaus geregelt (Volumenregelung). Dabei kamen konduktometrische
MeBprinzipien zum Einsatz.

Der eine ,,Sensor® besteht aus zwei Drihten, wobei der eine stidndigen Kontakt zur
Fliissigkeit haben muB und der andere durch den Reaktordeckel senkrecht so eingefiihrt
wird, daB seine Spitze den gewiinschten Fiillstand markiert. Durch den ,,Nivotester” von
Endress und Hauser wird bei SchlieBen des Kontaktes die Ablaufpumpe eingeschaltet.

Die zweite Fillstandssonde nutzt das Prinzip der Wheatstoneschen Briicke. Die Sonde
besteht aus einem V4A-Stab, der in die Fliissigkeit eintaucht und besteht somit aus un-
endlich vielen Widerstinden. Dabei wird ein der Eintauchtiefe proportionales Signal
erzeugt.

6.8 Verminderung des MeBrauschens bei der Gasmessung

Die oben dargestellte schaltende Niveaumessung hat einen unregelméBigen, je nach ein-
gestellter Pumpenleistung mehr oder weniger heftigen Abpumpvorgang zur Folge.
Durch den daraus resultierenden Druckabfall bricht der Biogasstrom zusammen und
wird daher fur on-line Bilanzierungen fast unbrauchbar (Mather, 1986).

Die Abb. 21 zeigt die konventionelle Regelung mit drei verschiedenen Pumpleistungen
und die Regelung iiber einen Software-Regler mit PI-Charakteristik, der im
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MEAS-Formelinterpreter definiert wurde und der sekindlich einen neuen Sollwert
(0..100% der Pumpenleistung) an die Ablaufpumpe schickt.?
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Abb. 21. Verminderung des GasmeBrauschens durch stetige Fiillstandsregelung
(K=10,T,= 100, Ty = ls)

Auf einen D-Anteil wurde verzichtet, da sich plotzliche Anderungen in der
Fiillstandshdhe nur ergeben, wenn die Leistung der Zulaufpumpe verdndert wurde.
Daher konnte ein niherungsweise bekannter linearer Zusammenhang zwischen Zu- und
Ablaufpumpenleistung genutzt werden, um den stationdren Betriebspunkt der Ablauf-
pumpe U, stindig an den der Zulaufpumpe U, anzupassen:

Uppoo = PUq [6.8.1]

3 Fine ausfiihrliche Beschreibung solcher Software-Regler befindet sich in ,,Software-Regler” auf
Seite 45.
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Es wurde der nach Trapezintegration der bekannten Gleichung eines PI-Reglers entste-
hende ,,Geschwindigkeitsalgorithmus® im Formelinterpreter von MEAS programmiert
(Isermann, 1987a):

u(k) = up(k) + u (k) ' [6.8.2]
mit
up(k) = qoe(k) Proportionalanteil [6.8.3]
ulk) = udk — 1) + (g + qr)e(k — 1) Integralanteil [6.8.4]
o 1 _ 1
mit gy = K(1 + 7= und ¢ = —K(1 = ) [6.8.5,6.8.6]

und den AbweichungsgroBen: e(k) = H(k) — H,, u(k)= U(k)— U,
Faf3t man die Parameter zusammen, ergibt sich iibersichtlicher:

up(k) = Ke(k) Proportionalanteil [6.8.7]

ufk) = uk — 1) + Kcie(k — 1) Integralanteil [6.8.8]
mit ¢ Integrierfaktor

e Regelabweichung

H Niveau

K Verstarkungsfaktor

u StellgroBenverstellung

Diese Faktoren lassen sich fiir kleine Abtastzeiten T; mit denen stetiger Regler (K', ¢';)
vergleichen:

!
Cr

Diese Beziehungen eignen sich damit auch zur Berechnung der Parameter, wenn man im
zeitdiskreten Fall von einer Abtastzeit auf eine andere iibergeht.

Betrdgt der Stellwert der Ablaufpumpe weniger als 0 oder mehr als 100% der maximalen
Pumpenleistung, wird der I-Regelanteil abgeschaltet. Dadurch wird das Aufintegrieren
des Reglers und damit ein unvorteilhaft langes Einschwingverhalten nach Anfahren des
Reaktors mit Fiillstandsabweichung vermieden:

0 fiir 0> Uk)
upk) = Ju (k) firr 0< Ufk) < 100 [6.8.9]
0 fir Ugk)> 100

Als Notabschaltung kann an einen hoheren Schaltpunkt eine zusitzliche, konventionell
geschaltete Ablaufpumpe angeschlossen werden.
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7.0 Konzept des Computer Integrierten Fermentationssystems

(CIF)
7.1 Anforderungen
MeBdatenerfassungs- und R e R
g 22 Bio-Software £
Auswertesystem gz DN ware s
e optimisrung’ B

Bestimmung [

Kommunikation Gber
Software - Schnittstelle

Abb. 22. Aufbau des Computer Integrierten Fermentationssystems

GemifB den unter ,Problemstellung und Zielsetzung® auf Seite 3 aufgeflihrten Aus-
gangsvoraussetzungen wurde eine Spezifikation fur das zu erstellende
MefBdatenerfassungs- und Auswerteprogramm erstellt:

Installation auf Personal Computer

Unabhingigkeit von der Bioreaktor-Hardware (definierte Schnittstelle)
Mentiorientierte Benutzeroberfldche

Verarbeitung von Ein- und Ausgangssignalen

— analoge Spannungen und Stréme

— Relaisausginge (SchlieBer) zur Schaltung von Ventilen und Pumpen
— digitale Schnittstellen (seriell)

— manuelle Eingabe von Werten uber die Tastatur

Grafische Darstellung von ProzeBgréfien

kompatibles Datenformat fiir die Weiterverarbeitung von Daten (Textverarbeitung,
Grafik) mit anderer Software oder auf anderen Rechnern

e Ausgabe von MeBwerten und Grafiken auf einen Drucker
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¢ Implementierung digitaler PID-Regler fir DDC (direct digital control)
Maéglichkeit der Verrechnung von Gréfen und Berechnung neuer Grofien
¢ Software-Schnittstelle zur Einbindung von Benutzerprogrammen

Entsprechend dieser Vorgaben wurde in Zusammenarbeit mit dem Ingenieurbiiro fiir
Datentechnik, Dipl.-Ing. W. Horbach, das MeBdatenerfassungs- und Auswertesystem
MEAS erstellt.

7.2 MefRdatenerfassungs- und Auswertesystem (MEAS)

7.2.1 Hardware

¢ Personalcomputer IBM-AT oder kompatibel mit folgendem Ausbau
— 640 kB RAM
— 20 MB Festplatte
— Arithmetikprozessor
— Hercules Graphics Card fiir Grafik
® Siemens SMP-System mit Peripheriekarten im industrieiiblichen 19”-Rahmen
¢ Buskopplung zwischen PC und Peripheriekarten
¢  Drucker (EPSON kompatibel)

Das Programm kann zur Steuerung jeweils eines Fermenters benutzt werden. Das
Siemens-Interface besitzt keine eigene ,,Intelligenz* und besteht aus einem Netzteil, den
zugehorigen Schnittstellenkarten (Analog/Digital bzw. D/A-Wandler) und  den
Anschluflbuchsen. Als Standard wurde innerhalb des Instituts eine Ausriistung mit 16
Analogeingéngen, 8 Analogausgingen, 8 Relaisausgingen und 4 seriellen Schnittstellen
vorgesehen.

7.2.2 Betriebs-Software

Das Programm wurde in der Programmiersprache ,,Turbo Pascal“ geschrieben. Als
Betriebssystem wird das Echtzeit-Multitasking-Betriebssystem Concurrent-Dos von Di-
gital Research eingesetzt.

Die Programmfunktionen werden iber selbsterklirende ,,pull-down“-Meniis angewihlt.
Die Meniistruktur des Programms ist in Abb. 23 dargestelit.

Eine ausfiihrliche Beschreibung des Programms befindet sich bei Steinke (1987). Die
Ments ,,MEAS-Hauptmenii“ (Abb. 24) und ,,Hauptmenii-Konfiguration“ (Abb. 25)
und ihre Funktionen sollen hier ausfiihrlicher dargestellt werden, da sie die grundle-
genden Féhigkeiten von MEAS verdeutlichen.
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MEAS - Hauptmenil

Seloktieron
Verwaiten
Konfigurieren
Drucken

Offiine

Onlino

Grafisch auswerten
ProzeB starten
SMP-8ystemn  testen
Ende

Hauptmend Konfiguration

X
R

oetelete

Analogeingédnge
Analogausginge
Digitaleinginge
Relaisausgénge
TIL Ausglnge
Alarme

Offline Werte
Variablen

Formein

Aus Fremdversuch kopieren
Versuchskommentare drucken

Ende
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Konfiguration drucken

Versuchskommentare drucken

MeBwerte drucken
Ende

MEAS Druckprogramm

Haup i MeBwerte drucken

MeBwerte drucken

MebBwerte in Datel schreiben

MeBwerte selektieren
ProzeBzeiten singeben
Ende
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ProzeBgrdBen selektieren
ProzeBgrbé8en anzeigen
Kommentare singaben
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Ende

SMP-Einginge testen

Analog-Einginge testen
Digital-Eingiinge testen
Ende
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:‘ Hauptmen(i SMP teste .:

SMP-Ausgange testen

Analog-Ausgiinge
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Relais-Ausgénge testen

TTL-Ausgéinge testen
Ende

Abb. 23. MEAS-Meniistruktur

7. Konzept des Computer Integrierten Fermentationssystems (CIF)




Funktion
Selektieren

Verwalten

Konfigurieren

Drucken
Offline

Online

Grafisch auswerten
Prozef} starten/stoppen
SMP-System testen

Ende

Beschreibung

Alle weiteren Operationen beziehen sich auf den hier angewdhlten
ProzeB

Definition neuer und Korrektur alter ProzeBnamen, Léschen von
Prozessen.

Konfiguration der Ein- und Ausgangskanéle. Definition weiterer
ProzeBgroBen. Eingabe von Formeln zur Verrechnung der
ProzeBgroBen. Aufsetzen von Reglern.

Ausdrucken der Konfiguration, von Kommentaren oder
ProzeBgroBen.

Eingabe von Laboranalysen oder Steuerparametern iber die
Tastatur.

Anzeige der aktuelle ProzeBgroBen.

Erstellen von Grafiken von bereits abgespeicherten ProzeBgroBen.
Starten bzw. stoppen des laufenden Prozesses.

Gezieltes Uberpriifen einzelner Ein- oder Ausginge vor
ProzeBstart.

Verlassen der Benutzeroberfliche. Wenn ein Proze8 lduft, lauft
die MEASMSR-Task zum Messen, Steuern, Regeln unter
Beibehaltung aller Funktionen im Hintergrund weiter.

Abb. 24, MEAS-Hauptmenii

Funktion
Analogeingiinge
Analogausginge
Digitalausgiinge
Relaisausgiinge
TTL-Ausgiinge
Alarme

Offline Werte

Variablen

Formeln

Aus Fremdversuch kopieren

Ende

Beschreibung

Es kann zwischen verschiedenen Spannungs- und Strombereichen
gewihlt werden. Bei Verwendung eines Stromsignals mu8 auf der
SMP-Karte ein Widerstand eingesteckt werden.

Spannungs- oder Stromausgang moglich. MuB auf der SMP-Karte
vorher eingestellt werden.

Kontakte zur Ansteuerung von Ventilen und Pumpen
SchlieBerkontakte zur Ansteverung von Ventilen und Pumpen
Kontakte zur Ansteuerung von Ventilen und Pumpen
Erméglicht das Ansprechen des Drucker-Warnsignals

Definition solcher ProzeBgroBen, die iiber Tastatur eingegeben
werden sollen, also Laboranalysen oder Steuerparameter
ProzeBgroBen, die im Formelinterpreter ihren Wert zugewiesen
bekommen. Bei anderen GroéBen definierte Mittelwerte werden
hier automatisch angelegt und mit \ gekennzeichnet.

Eingabe von Formeln zur Berechnung von Variablen, die aus den
MeBgroBen abgeleitet werden, oder von AusgangsgroBen zur
Regelung.

Kopieren einer bestehenden Konfiguration auf den selektierten
ProzeBnamen durch Anwahl des alten Namens.

Riickkehr ins Hauptmenii.

Abb. 25. Hauptmenii-Konfiguration




Abb. 26 zeigt ein Beispiel zur Konfiguration von Analogeingingen. Die anderen
ProzeBgréBen werden dhnlich konfiguriert.

(C)IfD 1986 | MEAS V1.1 | Konfigurieren | Analogeinginge | TMPOPT
MeBbereich Wandler-Bereich £
- |8 &% : o
ProzeBgroBe | S E = T 1
& g g von bis g u| von bis Y= |EF 'é
3 IV : M Z NE |[23|@
pH - 2 -100.0 100.0 2 20| 20V | 60 sec 0 ja
Temperatur | °C | 1 -20.00 20.00 | 4 -10 [ 10V | 60sec | 0 | ja

Neu, Léschen, Andern, Ende

Abb. 26. Konfiguration der Analogeingiinge

7.2.3 Software-Regler

Wie bereits bei den Spezifikationen aufgefiihrt wurde, wurde ein besonderer Schwer-
punkt bei der Konzeption des Programmsystems auf einfache und komfortable Mog-
lichkeiten der ProzeBregelung gesetzt. Es wurden drei Méglichkeiten der Datenriickgabe
an den ProzeB vorgesehen:

® digitale Regler (im Unterpunkt ,,Variablen“ des Meniis ,,Konfiguration*)
¢ Formelinterpreter
¢ Software-Schnittstelle

Ein sehr einfaches und wirkungsvolles Mittel zur Steuerung und Regelung stellt der
Formelinterpreter dar. In ihm kénnen alle ProzeBgréBen miteinander verrechnet werden.
Dazu stehen neben den vier Grundrechenarten auch eine Reihe von Funktionen zur
Verfigung (sin, cos, tan, exp, In), auBerdem Vergleichsoperationen (< , > , = ) und
booleschen Operationen (AND, OR). Als besonders flexibel einsetzbar hat sich die
Moglichkeit der Verkniipfung von algebraischen und Vergleichsausdriicken herausge-
stellt.

So kann man einen pH-Regler zum Ein-/Ausschalten zweier Sdure-/Laugepumpen so
programmieren:

sdure: = pH>6.42

lauge: = pH<6.38

Eine wahre Vergleichsaussage bekommt den Wert ,,1“ zugewiesen und bewirkt damit das
Einschalten der betreffenden Pumpe. Zwangsldufig ist die andere Aussage falsch: Die
betreffende Pumpe wird ausgeschaltet. Da jede ProzeBgréBe in der ihr zugewiesenen
ZykKluszeit angesprochen wird, bleiben die Pumpen auch jeweils mindestens fiir die Dauer
dieser Zykluszeit ein- bzw. ausgeschaltet.
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Fir den Fall, dal man zunéchst die Durchmischung des Reaktorinhalts abwarten
mochte, empfiehlt sich ein pH-Regler mit Totzeit: Sobald eine Pumpe eingeschaltet
wurde, mul} erst eine gewisse Zeit abgelaufen sein, bevor sie wieder betitigt werden
kann:

siure: = (pH>6.42) x (zeit = 0)
lauge: = (pH<6.38) x (zeit = 0)
zeit: = (zeit + 1) x ((sdure = 1)OR(lauge = 1)OR(zeit#0))

zeit: = zeit X (zeit<tot_zeit)

Die Variable ,,zeit“ wird in der ihr in der Konfiguration zugewiesenen Zykluszeit ange-
sprochen, kann also sowohl im Sekunden- als auch im Stundenrhythmus aufgesetzt
werden. Sie lauft erst dann los, wenn eine Pumpe gestartet wurde und lduft dann so
lange, bis die Totzeit erreicht wird. Die Totzeit kann als off-line Wert definiert werden
und dadurch jederzeit den aktuellen Bedingungen angepaf3t werden.

Uber die bereits vorhandenen PID-Regler hinaus kann bei besonderen Anwendungen
(z.B. Verhindern des Aufintegrierens, Anpassen der Parameter wihrend eines laufenden
Versuches) die eigene Programmierung von Reglern im Formelinterpreter notwendig
werden. Dazu muf} der Regler in der zeitdiskreten Form gew#hlt werden. Die alige-
meine Formel fiir den PID-Regler lautet:

u(r) = K[e(t) + %J:e(r)dt + T, d:,;(lt) ] [7.2.1]

Néhert man diese Gleichung durch eine Trapezintegration an, erhilt man:

k-1
w(k) = K] (k) + % (ﬁ@_gi(_’f)_ + Ze(i)) + —%’— (e(k) — e(k — 1)) [7.2.2]
i=1

mit e Regelabweichung
K Verstarkungsfaktor
Tp Differenzierzeit
4 Integrierzeit

Bei dieser Formel miifiten alle vergangenen Regelabweichungen fur die Summenformel
abgespeichert werden. Stellt man durch Subtraktion einer Zeiteinheit die Gl. [ 7.2.2] fur
u(k — 1) auf und subtrahiert diese von Gl [7.2.2], erhilt man die rekursive Form des
zeitdiskreten PID-Reglers. Dieser ,,Geschwindigkeitsalgorithmus* berechnet im Gegen-
satz zum ,Stellungsalgorithmus® keine Stellwerte sondern Stellwertdifferenzen
(Isermann, 1987a):

Au(k) = goe(k) + qe(k — 1) + g e(k — 2) [7.2.3]
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mit den Parametern

TO TD

90 = K(l + 2TI + TO [7.2.4]
2T, T,

—_xa+2n Lo [7.2.5]
q1 ( TO 2TI

T .
4= K..__TD [7.2.6]
0

Im Formelinterpreter programmiert sieht z.B. der in ,,Parameteroptimierter PID-Regler*
auf Seite 80 benutzte pH-Regler wie folgt aus:

e=pH —pH soll

pumpe: = pumpe + K x (1 4+ T0/2|Ti+ Td[TO)x e — (1 4+ 2 x Td/T0 — T0/2/Ti) x e[ 1] + (Td| T0) x e[ 2])

Uber die Indizes in den eckigen Klammern kénnen die letzten zwanzig Werte einer
ProzeBgrofe abgerufen werden.

Uber den Einsatz des Formelinterpreters hinaus besteht die Moéglichkeit der Abarbeitung
komplexer Benutzer-Programme. Diese kénnen parallel zum MEAS-Programm
(,,Multi-Tasking®) laufen und unabhingig von diesem gestartet bzw. gestoppt werden.
Auch diese werden in Turbo-Pascal programmiert, so dal z.B. Matrizen-Rechnungen
und das numerische Losen von Differentialgleichungen méglich werden. Dabei konnen
alle in MEAS definierten ProzeBgré8en tiber eine spezielle Funktion aus MEAS gelesen,
im Benutzer-Programm verarbeitet und wieder ins MEAS geschrieben werden.
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8.0 Mathematisches Modell zur ProzeBsimulation

In diesem Abschnitt werden die fiir die folgenden Simulationen bendtigten
mathematischen Modelle hergeleitet. Es wird zunichst ein Modell dargestellt, bei dem
von einem konstanten pH-Wert ausgegangen wird, danach ein Modell, das sich auch zur
Simulation von pH-Wert-Verdnderungen eignet. Alle Modelle werden zundchst fiir
kontinuierliche Reaktoren mit idealem Riihrkesselverhalten fiir Biomasse und Substrat
abgeleitet. Eine Zusammenfassung der Modelle befindet sich in den Abb. 29 und
Abb. 37.

8.1 Substratverbrauchs- und Wachstumskinetik

Die Biomasse im Riihrkesselreaktor nimmt aufgrund des Wachstums zu und wird im
kontinuierlichen Betrieb ausgewaschen:

d
AL~ (us)- DX [8.1.1]
Im Festbett-Umlaufreaktor kann im Kurzzeitbereich konstante Biomasse angenommen

werden:

ax _
dar

Das Substrat wird dem Reaktor konvektiv zugefiihrt. Das Restsubstrat verldBt mit
derselben Durchflufrate den Reaktor. Ein Teil des Substrats wird durch die
Mikroorganismen umgesetzt:

ds

- =(Sa—S)D—r(SX [8.1.2]

Beim Abbau des Substrats wird Gas produziert:

G =2V,.Var(S)X [8.1.3]
mit G Biogasstrom

r(S) spezifische Substratverbrauchsrate

S Substratkonzentration

Sz, Eingangs-Substratkonzentration

Vi Molvolumen idealer Gase

Vr Reaktorvolumen

X Biomassekonzentration

u(S) mefbare spezifische Wachstumsrate

Die Parameter kénnen experimentell ermittelt werden, indem man nacheinander statio-
ndre Zustdnde bei verschiedenen Durchflufiraten einstellt und die Substrat- und die
Biomassekonzentrationen experimentell ermittelt. Dariiber hinaus 148t sich die Gas-
produktion messen. Daraus lassen sich dann als stationidre Werte berechnen:

(Szu— S) X
p=D, rS)= ———EX— D, Yys= S-S [8.1.4,8.1.5,8.1.6]
mit YX/S Em'ag
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Die spezifische Substratverbrauchsrate 1afit sich demnach auch durch das mefbare
Biomassewachstum und den Ertrag an Biomasse pro Substratverbrauch darstellen:

u(S)
Yyis

rS) = [8.1.7]

Im folgenden werden die von Tretter (1987) fur eine Reinkultur von Methanosarcina
barkeri in 5L-Rithrkesselreaktoren (pH = 6.4, Temperatur 38°C) gemessenen Daten ver-
wendet:

Szu D X S nS) Yyis G N
é 3}
Q
[moiL™'} [271] (gL' | [moiL™'] [molg_lh—l] Lgmor™'] | [LA71] | ¥ g
03 0.0102 0.421 0.0048 0.0072 1.426 0.611 1
0.3 0.0121 0.430 0.0067 0.0083 1.466 0.755 2
0.3 0.0140 0.462 0.0162 0.0086 1.628 0.811 3
0.3 0.0158 0.453 0.0272 0.0095 1.661 0916 4
0.3 0.0182 0.432 0.0378 0.0111 1.648 1.060 5
03 0.0201 0.463 0.0499 0.0108 1.851 1.177 6
0.6 0.0102 0.922 0.0106 0.0065 1.564 1.321 7
0.6 0.0121 0.880 0.0149 0.0080 1.504 1.506 8
0.6 0.0140 0.888 0.0188 0.0092 1.528 1.771 9
0.6 0.0159 0.888 0.0323 0.0102 1.564 1.910 10
0.6 0.0183 0.890 0.0474 0.0114 1.611 2.110 11
0.6 0.0204 0.879 0.0717 0.0122 1.664 2.343 12
0.6 0.0220 0.851 0.0897 0.0132 1.668 2.560 -
0.9 0.0102 1.263 0.0106 0.0072 1.420 1.988 13
09 0.0124 1.425 0.0164 0.0077 1.613 2.266 14
0.9 0.0139 1.413 0.0214 0.0086 1.608 - 2.626 15
0.9 0.0159 1.396 0.0334 0.0099 1.611 2.968 16
09 0.0178 1.407 0.0423 0.0109 1.640 3.207 17
0.9 0.0198 1.426 0.0811 0.0114 1.742 3.376 18
0.9 0.0221 1.411 0.1430 0.0119 1.864 3.602 -

Tab. 4. MeBwerte
(Tretter, 1987)

Die Substratverbrauchsrate sei iiber die Monod-Kinetik mit der Substratkonzentration
S gekoppelt.

S
HS)=rpoy———= 8.1.8
mit K Monod-Konstante
Fmax max. spez. Substratverbrauchsrate

4 Diese Kennummemn werden in ,Uberlegungen zur rechnergestiitzten Bestimmung von
Kinetiken“ auf Seite 68 zur Bezeichnung der einzelnen Versuche benétigt.
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Die Klassische Form der Auswertung solcher Kinetiken stellen die Methoden dar, die
durch lineare Transformationen die nichtlineare Kinetik in eine grafisch gut auswertbare
Geradenform iberfihren (Eisenthal and Cornish-Bowden, 1974). Die bekannteste stellt
die doppelt-reziproke Auftragung nach Lineweaver-Burk dar:

1 Ks 1 1
) " To 5 T Tom L8.19]
Allerdings fiihren diese Transformationen aufgrund von Verzerrungen zu statistisch
nicht einwandfreien Aussagen (Cornish-Bowden and Eisenthal, 1974), daher werden
heutzutage fast ausschlieSlich Methoden der nichtlinearen Optimierung angewandt, hier
im folgenden die Rosenbrock-Methode (Hoffimann und Hofmann, 1971). Abb. 27 zeigt
die nach beiden Methoden berechnete Substratverbrauchskinetik mit folgenden Werten:

Ymax = 0.0125molg'A~' und Ks=0.0067molL .
In diesem Falle ergeben sich die gleichen Ergebnisse, jedoch sieht man in Abb. 27, daB

die kleinen Substratkonzentrationen bei der linearen Auftragung einen sehr grofen Ein-
fluf} auf das Ergebnis haben.

° 200
0 +
4 | ® 0.0124 . >
5 1504 T, s
Lo Eur
>3 45T 0.008{%£°
0¢ 100 Joo» X
o £ : %3
no M o 0.9 moil™? Nog ° 0.9 mollL™
N i L >0.004
2 50 + 0.6 moll™! %2;_- + 0.6 molL™!
{ x 0.3 moll™? x 0.3 molil™
- o T T T T 0.000 T T T T
Q 40 80 120 160 200 0.00 0.04 ©0.08 ©0.12 0©.16 0.20
1/Sub. Konz. [ghmol-] Substratkonzentration [moll -]
Abb. 27. Substratverbrauchskinetik

Bis hier konnten die Daten ohne eine Aussage tber die Art der Kopplung des
Mikroorganismenwachstums mit dem Substratverbrauch ausgewertet werden. Beriick-
sichtigt man den Erhaltungsstoffwechsel, ergibt sich die Substratverbrauchsrate aus dem
Wachstum der Biomasse und ihrem Erhaltungsstoffwechsel:

us) — u(S)
rS) = = [8.1.10]
) YX/S YX/S max
mit m Erhaltungsstoffwechselkoeffizient
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Nichtlineare Optimierung von

H#(S)
Y15 = Vs oo LS+ Vg

[8.1.11]

ergibt die Parameter (Abb. 28 links):

Yi/smax = 2.104gmol' und m = 0.0022molg~'h" .

2.0 0.030
"Wahres” Wachstum
. 0.0257 gemessenes_Wachstum
1.5 __ 0.020
2 T
=, 0.0159
=21.0- c
o £ 0.0104
£ & / Erhaltungsstoffwechsel
< 5.5- 0.005+
0.000+
x 0.3 moll~'| + 0.6 moli='] ¢ 0.9 moiL-" [« 0.3 mol='| + 0.6 moi~'| ¢ 0.9 molL~
O.G T T T T T _0-005 T T T T
0.000 0.004 0.008 0.012 0.016 0.020 0.024 0.00 0.04 0.08 0.12 0.16 0.20
Wachstumsrate [h™] Substratkenzentration [molL™"]
Abb. 28. Wachstumskinetik
Die Wachstumsrate kann dann nach
=1 Vs m e — Y. [5.1.12]
H = Tmax ¥ x/s max S+ Ky = ML x5 max -1
oder kiirzer nach
u(S) = u = — B [8.1.13]
S +Ks
mit  fhax max. ,,wahre* spez. Wachstumsrate
B spez. Erhaltungsstoffwechselrate

berechnet werden (Abb. 28 rechts). Das ,mefbare“ Wachstum stellt das in Biomasse
umgesetzte Wachstum dar, der Begriff ,,wahres“ Wachstum ein fiktives Wachstum, das
zusitzlich den Erhaltungsstoffwechsel miteinbezieht (Bergter, 1983).

Fir die Parameter ergeben sich die folgenden Werte:

Whax = Tmax Yysmax = 0.0263471, K5 = 0.0067molL", f = mYy;sma = 0.00467

In der Abb. 29 auf Seite 53 sind die hergeleiteten Gleichungen und die Parameter iiber-
sichtlich zusammengefa(it.
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Gasphase

UR: Vz=11L
FBUR: Vi = 3L

V,,=25.5Lmol!

S
#(S)——-/":naxm_ﬁ

Fliissigphase
A = 0.0125molg~ 4~
B (S~ DX Finax = 0.0125molg
-y S
Y'(S) - rmax KS+ S
Biologische Phase
UR:LX = (u($)~ D)X FBUR X _y Himax = 0.02634"

Kg = 0.0067molL ™"
B = 0.00467~"

Abb. 29. Mathematisches Modell
(alle Werte bei 38°C)

8.2 Stationidrer Zustand

Die Konzentrationen im stationdren Zustind fiir Substrat und Biomasse ergeben sich

aus der Biomasse- und der Substratbilanz.
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Abb. 30. Stationiire Zustiinde
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Die Substratkonzentration kann direkt aus GI. [ 8.1.1] berechnet werden:

D+ mYys na

S= K [8.2.1]
rmax YX/S max (D + mYX/S max) s .

Die Biomassekonzentration folgt aus G1. [8.1.2]:

D YX/S max

X= D+mYX/Smax

(Szu—S) [8.2.2]

Man sieht, daB aufgrund des Erhaltungsstoffiwechsels die Biomassekonzentration bei
D = 0 auch zu ,,Null“ wird.

Die Mindestsubstratkonzentration, die gerade den Bedarf fiir den Erhaltungsstoffiwechsel
deckt, berechnet sich aus p =0 zu:

Smin = 57— K5 = 0.0014mol L™ [8.2.3]

min = ¥max

In der Auftragung iiber der Durchflufirate zeigen sich die fur einen kontinuierlichen
Prozef3 typischen Verlidufe (Abb. 30): Eine Erhohung der Substratkonzentration im
Einlauf kann demnach nur die Biomassekonzentration erhohen, nicht aber die
Substratkonzentration. Diese Abbildung zeigt aber auch eine deutliche Diskrepanz
zwischen Modell und MeBwerten gerade bei hohen Durchfluiraten. Diese wird auf den
Wandbewuchs zuriickzuftihren sein.

0.025

0.020+

0.015+

0.010-

0.005+

kritische DurchfluBrate [h-']

0.000 | T 1
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4
Eingangssubstratkonzentration [mollL™"]

Abb. 31. Kritische Durchfluirate des Systems




Die kritische DurchfluBlrate, bis zu der der Prozel3 betrieben werden kann, berechnet sich
aus Gl. [8.1.12] (Abb. 31):

S
D= K(S2:) = Croax T .= — "™ Vs ma [8.24]
U

Die maximale kritische Durchluflrate ergibt sich fur

800 ¢ Diimax = Fmax — M) Yss mae = 0021717 [8.2.5]

8.3 Berechnung der Gasproduktion

Abb. 32 zeigt die gemessene Gasproduktion lber der aus der Substratverbrauchsrate
berechneten Gasproduktion:

Gy = 2V, Var(S)X [83.1]

mit V, = 25.5molL~* (bei 38°C).
Nach Geradenanpassung ergibt sich:

Gexp = 0.88G,, + 0.03L A~ [8.3.2]

Man findet also lediglich ca. 88% der theoretischen Gasproduktion meftechnisch wie-
der. Dies 148t sich durch die hohe Loslichkeit des Kohlendioxids in der Flussigkeit er-
kldiren. Ein Teil des Kohlendioxids verlaB3t also nicht mit dem Biogas den Reaktor,
sondern wird mit dem Abwasser ausgewaschen:

0.88 =~ _ Do Cor Cow [8.3.3]
. Gber Qber QGCH4 + QGCOZ + QFC Qexp + QFC o
mit Qs theoretischer gesamter Kohlenstoffstrom
QOexp gemessener Kohlenstoffstrom im Gas
Qrc theor. Kohlenstoffstrom in der Flissigkeit
QccH, gemessener Methanstrom
Qaco, gemessener Kohlendioxidstrom

Daraus folgt: Qrc = 0.136 Qex, und Qs., = 1.136 Q. Der Kohlendioxid-Anteil im Gas ist
demnach:

Qoco, = Oper — Qacr, — Orc = (1.136 — 0.5 X 1.136 — 0.136) Qg = 0.432Q,, [8.3.4]

Der Kohlendioxid-Anteil von 43% entspricht dem, was bei den anderen Prozessen mit
kontinuierlicher Gasanalytik {iber Infrarotgasabsorption gemessen wurde. Es kann also
davon ausgegangen werden, daB sich die Methanproduktion wie folgt berechnen laft:

GCH4= VmVer X [8.3.5]

_S__
R TS
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Abb. 32. Gemessene und berechnete Gasproduktion

Aus den Gl [8.1.3], [8.2.1] und [8.2.2] folgt fiir den Methanstrom im stationdren
Zustand:

Fz,+ BVx
Gen, = VimFz,Szu — Ks P - F 1% ) [8.3.6]
max' R~ 4 Zu ™ R

8.4 Systemsensitivititen

Bei der Bestimmung von Parametern oder ihrer Verwendung in Modellen zur Simulation
oder ProzeBidentifikation ist ihr unterschiedlicher EinfluB} auf die ZielgréBe zu untersu-
chen. In ,,Untersuchung der Anwendbarkeit von Beobachtern und Zustandsreglern in
der anaeroben Abwasserreinigung” auf Seite 117 wird die Biogasproduktion zur Berech-
nung von Zustandsgrofen genutzt. Dazu muBl vorher untersucht werden, welche Para-
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meter welche Sensitivitdten in Bezug auf die Gasproduktion besitzen und daher beson-
ders genau bestimmt werden miissen.

Die Sensitivitdten werden durch die Ableitung der Formel fur den Methangasstrom (Gl
[8.3.6]) nach dem jeweiligen Parameter im stationiren Zustand berechnet. Um die
Werte trotz unterschiedlicher Einheiten miteinander vergleichen zu kénnen, werden sie
durch Bezug auf die Absolutwerte dimensionslos gemacht.

aGCHo, ¥
Z(y) = TR G [8.4.1]
mit Y Parameter
z dimensionslose Sensitivitat

Da die Durchflulrate oder die Verweilzeit aus den beiden GréBen Fliissigkeitsvolumen-
strom und Reaktionsvolumen berechnet wird, wurde ihr EinfluB getrennt untersucht.
Mit den Abkiirzungen:

a=ww—D—p b=D+p [8.4.2,8.4.3]

erhilt man die Sensitivitdten fur die kinetischen Parameter

[8.4.4,8.4.58.4.6]

y _ bu;,uKs _ ﬁ.u:naxKS _ bKS
2 (iee) = @Sz, — abKs 2(h)=- @Sz, — abK Z(Ks)=— aSz, — bKs

und die Betriebsparameter

/lvr):-laxDKS ,u,’;meKs

Z(Fz)=1—- m X(Vr) = m [8.4.7,8.4.8]
T(Sp) = —2z__ (V) =1 [8.4.9,8.4.10]
Zu aSzu _ bKS m e 750

Die Absolutwerte der Sensitivititen sind in Abb. 33 im halblogarithmischen MaBstab
dargestellt. Der Knick im Verlauf der Sensitivitit von Sz, ergibt sich aus der Betrags-
bildung nach einem Vorzeichenwechsel.

Aufgrund der kleinen Monod-Konstante dominiert bei den Kinetischen Parametern die
maximale Wachstumsrate tiber den ganzen Bereich. Dariiber hinaus fillt auf, daB eine
ungenaue Bestimmung der technischen Parameter (Vi, V,, Sz, Fz,) der exakten Bestim-
mung der kinetischen Parameter ( u., Ks, f ) entgegensteht. So kommt nicht nur der
exakten Bestimmung des Reaktorvolumens und der Durchflufirate eine groBe Bedeutung
zu, sondern auch, besonders bei hohen Umsétzen, der Eingangssubstratkonzentration
und dem Molvolumen idealer Gase.
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Abb. 33. Sensitivititen des Systems

8.5 Anwendung des stationiren Modells auf instationdre Versuche

Es wurden von Tretter (1987) drei Versuche nach folgendem Programm (Tab. 5)

durchgeftihrt:
I1 -1
Sz, D Sz, D Sz D
[molL™"] [A1] [moiL "] [ 1] [moil "] [A1]
vorher 0.3 0.02 0.6 0.0125 0.9 0.02
nachher 0.6 0.02 0.6 0.0200 0.3 0.02
Tab. 5. Instationire Versuche
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Abb. 34 zeigt die Versuchsldufe und die mit dem aus den stationéren Versuchen be-
stimmten Modell (Abb. 29 auf Seite 53) durchgefiihrten Simulationen.
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Substratkonzentration

Versuch i :

0.15

0.00 T

0.15

ot
(=]
53

Abb. 34.

Versuch | :

0.0 T T

T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16 18
Zeit [d]

10 12 14

T T T T T

0 2 4 6 8 10 12 14
Zeit [d]

c 1.0

o . gemessen‘—berechne* ’0 L.

S 0.8

T

R50.6

£3 - :

%“0‘4-_‘_;;_‘,,',"//

4 .

E 0.2+ s

o

@ 0T 777
0 2 4 & 8 10 12 14 16 18

Zelt ]

< 1.0

8

©

B x*

£ _0.9+—— .

NT x ¥ » *

£ x&_"/’_’_ﬂ_———-

£$= .

8 0.8 , .

0

£

S

@ 0.7 T T T : : . T
0 2 4 6 8 10 12 14

Zelt {d]

[ =

S

©

.

T

3

N

£

o

4

-3

H

o

£

(=3

@

Instationire Versuchsverliufe und Simulationen

Es ist deutlich zu erkennen, daB diese Ergebnisse nicht befriedigen kénnen. Im Versuch
I werden Substratkonzentrationen erreicht, wie sie bei den stationdren Versuchen zur
Bestimmung der Kinetik nicht eingestellt wurden. Dadurch werden die Mikroorganismen
zunichst inhibiert, wachsen aber nach einer mehrere Tage dauernden Adaptionsphase

wieder hoch.

Dieses Verhalten konnte sich auch durch die Einflihrung einer

Inhibierungskinetik nicht erkldren lassen, sondern bedarf mindestens einer weiteren
Differentialgleichung.

Wihrend sich aus Versuch I aufgrund der stark streuenden Mefiwerte keine treffende
Aussage ziehen 14Bt, decken sich im Versuch III Versuch und Vorhersage gut.
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Diese Versuche zeigen, dal sich aus stationdren Versuchen ermittelte Modelle nur be-
dingt auf instationdre Bedingungen iibertragen lassen. Zur Beschreibung auch dieser
. Vorginge wiren also Modelle hoherer Komplexitidt erforderlich, was aber schnell zu
einem unvertretbar hohen Aufwand fithren wiirde, insbesondere dann, wenn wie hier nur
geringe Kenntnisse tiber die inneren ProzeBabldufe vorliegen.

Alternativ dazu bieten sich Modelle mit zeitvarianten Parametern an, die stdndig on-line
durch die MeBwerte an den ProzeBverlauf angepafit werden. Auf diese Weise kdnnen
mit einem Minimum an a-priori Information brauchbare Informationen gewonnen wer-
den (Isermann, 1986). Abb. 72 auf Seite 130 zeigt eine mit einem Kalman-Filter vor-
genommene Auswertung der bei den instationdren Experimenten gemessenen
Biogasstrome.

8.6 Erweitertes Modell mit pH-Berechnung

Das wohl bekannteste und meist zitierte Modell zur anaeroben Abwasserreinigung wur-
de von Graef and Andrews (1973) aufgestellt und erlaubt auch die Berechnung des
pH-Werts. Es beschreibt den Essigsdureabbau als den wichtigsten, da limitierenden
Schritt bei der Abwasserreinigung. Es soll hier in verdnderter Form fir Simulationen
herangezogen werden.

Markl (1986) empfahl der Ubersichtlichkeit halber eine Gliederung des Modells ent-
sprechend der vier beteiligten Phasen:

Biologische Phase (fest)

Flussige Phase

Stoffiibergang von der flissigen zur Gasphase
Gasphase

Biologische Phase

% = (u(S) - D)X [8.6.1]

Bei der Aufstellung des Modells zur pH-Berechnung muf} die Inhibierung durch niedrige
pH-Werte beriicksichtigt werden. Eine Moglichkeit besteht darin, den in Gl. [8.1.8]
verwendeten Monod-Term multiplikativ um einen weiteren pH-abhingigen Faktor zu
ergidnzen, der z.B. in Form einer nach unten gedffneten Parabel die pH-Abhéngigkeit der
Wachstumsrate wiedergibt (Bastin and Wandrey, 1981).

Graef and Andrews (1973) schlugen vor, den pH-Wert dadurch miteinzubeziehen, daf3
man als Substrat nicht die gesamte Konzentration der Essigsdure, sondern nur den
undissoziierten Anteil berticksichtigt. Als Kinetik schlugen sie die Verwendung des An-
satzes von Haldane vor, der eine Substratinhibierung mitberiicksichtigt. Dieser Ansatz
scheint sich in der Literatur durchzusetzen, wenn auch die ermittelten Kinetischen Para-
meter sehr schlecht miteinander zu vergleichen sind (Wiesmann, 1988). Auf die Be-
riicksichtigung des Erhaltungsstoffwechsels soll im folgenden verzichtet werden.
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HAc

H(HAC) = pmay HAC [8.6.2]
HAc + Ky + =255
K,
mit ] Inhibitorkonzentration
HAc Konzentration der undissoziierten Essigsaure
K; Inhibitionskonstante

Da die Produktion von Kohlendioxid und Methan jeweils &quimolar zum
Essigsdureabbau vor sich geht, folgt:

p(HAc)
Oxc=Qxcra = _Y——X [8.6.3]
X/S max
Fliissige Phase
as _ u(HAc)
dt = (SZu - S)D - YX/Sma.x X [8.6.4]

Eine weitere Gleichung erlaubt die Simulation von Titraﬁonsvorgéingen durch
Natronlauge. Dabei wird davon ausgegangen, daf3 die Natronlauge immer vollstdndig
dissoziiert:

dNa®
dt

= (Na}, — Na*)D [8.6.5]

Zur Berechnung des pH-Werts wird die Netto-Kationen-Konzentration starker Ionen

Zt=Cct—-4" [8.6.6]
eingefiihrt:

Zt + Na* + HY = OH™ + Ac” + HCO5 + CO3 [8.6.7]
mit

_ K
A =S —2— [8.6.8]
H' +K,,

mit A- Anionen-Konzentration

Ac~ Acetatkonzentration

Ct Kationen-Konzentration

COx Karbonat

H~ Wasserstoffionenkonzentration

HCO3 Bikarbonat

Ky Dissoziationskonstante von Essigsaure

1.74 x 10-5molL! (bei 25°C)
1.70 x 10-SmolL"! (bei 38°C)

Na* Natriumionenkonzentration
OH~ Hydroxidionenkonzentration
zZ* Netto-Konzentration starker Ionen
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Z* ist eine abwasserspezifische Grofle, deren Konzentration im Reaktor sich beim
Wechsel auf ein anderes Abwasser der Riithrkesselgleichung entsprechend dndert:

dz*t
dt

=(Zz—Z")D [8.6.9]

Beim Abbau der Essigsdure im Bioreaktor ist bei der Berechnung des pH-Werts das von
den Mikroorganismen produzierte und im Abwasser geloste Kohlendioxid zu bertick-
sichtigen. Kohlendioxid liegt in verschiedenen Formen in der Flussigkeit geldst vor:

Cpes = Coer + HyCO; + HCO; +2CO5 [8.6.10]
mit Cees Gesamtkonzentration aller Formen von CO; in der flissigen Phase

(o) in der Flissigkeit gelostes Kohlendioxid

H,CO, Kohlensiure

Fir die Dissoziationskonstante des Bikarbonats zum Karbonat gilt:

Ko= —Q-Qi = 1071%2'molL' = 6.17 x 10~'molL~* (bei 25°C) [8.6.11]
HCO;
= 10"1°2mo/L' = 6.03 x 10-"'molL* (be1 38°C ) _
. o CO:'{ _ KCZ _ HpE _ s . _
Daraus folgt bei 38°C: HCO: "B - 10 PH-7EC2 =6 x 105 (bei pH = 6)

=6 x 10~ (bei pH ="7)

Damit 148t sich auch die Karbonatkonzentration vernachldssigen:

Caes = Cour + HCOS [5.6.12]

Aufgrund der geringen Stabilitdt der Kohlensdure ist ihre Konzentration im Vergleich
zum gelosten CO, zu vernachlédssigen. Dies wird in der Definition des
Dissoziationsgleichgewichtes zwischen Bikarbonat und der Gesamtkonzentration be-
riicksichtigt:

KeiC
HC0;=—%+—€5’— [8.6.13]

mit  Kcq Dissoziationskonstante des Bikarbonat
(5.01 x 10-"molL! bei 38°C)

Damit erhilt man nach Einsetzen von Gl. [8.6.12] fiir das geldste Kohlendioxid:
C

ges

Coot = ——— [8.6.13]

(1+%i—‘—)

Die Sattigungskonzentration fur das geloste Kohlendioxid, die sich bei Kontakt mit der
Gasphase ergibt, 148t sich durch das Gesetz von Henry-Dalton berechnen:
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Ceer= Hpco, [8.6.15]

mit H Henry-Konstante
3.01 x 10-"molL~'Pa~! (bei 25°C)
2.11 x 10-"molL-'Pa-! (bei 38°C)

Die Konzentration von Z+ im angelieferten Zellstoffabwasser 146t sich bei pH=1.9 aus
der lonenbilanz berechnen 5. Bei diesem pH-Wert kann die OH--Konzentration auf-
grund der Ionenprodukts von Wasser bei 25°C Ky = H*OH =10 vernachlédssigt wer-
den (s. Gl. [8.6.7]):

Zt=Ac — H*

Ac=4.97 x 10*molL! H+=1.26 x 102molL™!

Daraus folgt: Z+=—0.012molL-'. Bei diesen negativ geladenen Ionen handelt es sich
hauptsédchlich um Sulfat- und Sulfitionen.

Abb. 35 zeigt die sich bei bestimmten Umsitzen im Reaktor einstellenden pH-Werte.
Da ein pH-Wert von 6.4 als erfahrungsgemiB optimal gilt, wird das Abwasser auf pH=4
vortitriert, um diesen Wert bei Abbauraten von iiber 80% zu erreichen.

: 1]

6- NaOH [moalL"]
0.200
5.
x 0.079
ey .
44 //
34 0.010
2. 0.000

T T T T T T T T T T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Umsatz [%] Umsctz [%]

Abb. 35. pH-Verlauf ohne (links) und mit (rechts) Einflufi der Kohlendioxid-Loslichkeit
(Pco, = 0.5 x 10°Pa) -

Die dazu notwendige Menge an Natronlauge berechnet sich zu:

Nat=dAc -H'-Z* [8.6.16]
Ac = 0.06TmolL™! + = 10~4molL!

Daraus folgt: Na+ = 0.079molL™!

5 Bei den Rechnungen wird von einer Essigsiurekonzentration von Sz, = 0.36molL~! ausge-
gangen. Das Abwasser hatte sich aufgrund der langen Lagerungszeit verdndert.
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Abb. 36 zeigt eine fur das Abwasser mit S, = 0.46molL~! mit den hergeleiteten Kon-
zentrationen berechnete Titrationskurve im Vergleich mit der Messung. Die auf den
ersten Blick sehr gute Ubereinstimmung zeigt jedoch gerade im hier interessierenden
pH-Bereich zwischen 6 und 7 sehr starke Abweichungen. So kann eine geringe Abwei-
chung in der Natronlauge-Konzentration einen berechneten pH-Wert zwischen 7 und
13 zur Folge haben. Im Vergleich dazu ist das reale System sehr viel stirker abgepuffert.
Daher konnen mit diesem Modell vorgenommene Simulationen nur qualitative Aussa-
gen liefern.

|- berechnet| — gemessen

-6

O T T T T T T
o] 10 20 30 40 50 40 45 50
dosierte Natroniauge [mL] dosierte Natronlauge [mL]

Abb. 36. Titration von Abwasser mit Natronlauge
(Temperatur: 25°C, 1 bar, unter Luft)

Bei den im Reaktor eingestellten pH-Werten zwischen 6 und 7 kénnen die
Wasserstoffionen- und Hydroxidionenkonzentrationen vernachlissigt werden. Nach
Einsetzen der Dissoziationsgleichgewichte fiir Essig- und Kohlensiure in die Ionenbilanz
(Gl. [8.6.7]) folgt:

K Kclc el
Zt+ Nat =8 A 4 & [8.6.17]
H'+K,, HY

Zur Berechnung des pH-Werts folgt letztlich die Formel:

H+=——-%+,/(%)2—b [8.6.18]

. K'AC(Z+ + Na+ - S) - K(;l ng KCI CgelKAc
mit g= und b

Z*+ Na* =T Z ¥ Na




Aus dieser Gleichung 148t sich auch der pH-Wert berechnen, der erreicht werden mifite,
wenn die Substratpumpe abgeschaltet wird und die gesamte Essigsdure umgesetzt wird.
ErfahrungsgemiB erhdlt man dabei einen pH-Wert von 7.9 und einen K ohlendioxid-
Gehalt in der Gasphase von 20%. Nach Einsetzen erhilt man aber einen rechnerischen
pH-Wert von nur 6.85.

Dies liegt zum einen in der Unterschiedlichkeit der pH-Verlaufskurven aber auch in der
Ungenauigkeit beim Ansatz des Henry-K oeffizienten begriindet, der von so vielen Fak-
toren (z.B. Druck, Temperatur, Medienzusammensetzung, Salzgehalt,
Adsorptionseffekten) abhéngt, daB er auch bei Modelldsungen nur sehr schwierig rech-
nerisch zu ermitteln ist (Schumpe, 1985).

Die Gesamtbilanz fir das Kohlendioxid in der Flussigkeit lautet nun:

nges
=2 = Oyc — CoesD — Qoc [8.6.19]
mit  Qgc in die Gasphase iibergehendes CO;
QOxc von den Mikroorganismen produziertes CO,
Stofftransport

Der CO,-Transport zwischen Flussig- und Gasphase wird durch das
Stoffiibergangsgesetz beschrieben:

Qoc=Ka (Cgel - C;el) - [8.6.20]

mit Kia Stoffubergangskoeffizient
Fiir den K.a - Wert werden in der Literatur folgende Werte angegeben:

4.2 bt (Graef and Andrews, 1973)
1500 A (Mather, 1986)

Dabei setzen Graef and Andrews (1973) voraus, daB aufgrund guter Durchmischung
Transportwiderstinde innerhalb der Gas- und Fliissigkeitsvolumina zu vernachlédssigen
sind. Dies bedeutet, daB z.B. von einer homogenen Gasphase ausgegangen wird, und
damit sowohl die Gasblasen innerhalb der Flissigkeit, als auch das Gas im Puffer im
Reaktorkopf dieselbe Zusammensetzung haben. Mather (1986) differenziert noch ein-
mal zwischen diesen beiden Gasphasen und definiert zusitzlich die Phasengrenzfliche a
als von der momentanen Gasproduktion abhingig. Fur die folgenden Betrachtungen
wird weiter das Modell aus Gl [8.6.20] herangezogen.
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Gasphase

Die Verénderung der Kohlendioxid-Konzentration in der Gasphase ergibt sich, kon-
stantes Gasvolumen vorausgesetzt, durch die Differenz aus dem aus der Flussigphase
zustromenden und dem mit dem Biogas den Reaktor verlassenden Kohlendioxidstrom.

dac Pco
Ve d[G = Ve (Qgc— P - Q6) [8.6.21]
mit Cq Konzentration des CO; im Gas
p Gesamtdruck im Reaktor
Pcos COs-Partialdruck
0] Gesamtgasstrom
Ve Gasvolumen
Vr Flissigkeitsvolumen

Der Gesamtgasstrom ergibt sich aus der Summe der Teilstréme, wobei nur die wich-
tigsten Komponenten Methan und Kohlendioxid beriicksichtigt werden sollen:

Q¢ =Q¢c t Cxcm [8.6.22]

Die CO; -Konzentration im Gas 148t sich aus der idealen Gasgleichung berechnen:

Pco,

Co= T [8.6.23]
mit R allgemeine Gaskonstante (8.3141Jmol-1K-1)

T absolute Temperatur
Damit ergibt sich fur den Partialdruck des CO, in der Gasphase:

dpco RT V

ar = P Vz Q¢ _PC02QG) [8.6.24]

Der Biogasstrom berechnet sich dann nach

G = GC + GCHQ [8.6.25]
mit Ge=V,Vx p;OZ Qs und Gep,= V,VaQyrcna

Dabei wird konstanter Reaktordruck angenommen.

Die hier abgeleiteten Formeln sind tibersichtlich in Abb. 37 auf Seite 67 dargestellt.
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Gasphase

dPCO; _RT Vi

Pco
7 2 06+ Oxcra)

G =V, Vi(

Gen, = ViVrOxcHa

96 =96c + Oxcha

dt -p VG (pQGC—pC()zQG)

UR: Vr=11L
FBUR: Vr=19L

V,, = 25.5Lmol "
p=10°Pa
R =18.3143Jmol 'K~

+__@a_  [.a_
H" = 2+ (2) b

Stoffiibergang
Q6c= KLa(Cgel - C;el) Kja
Cly=Hpco H=211x10""molL™'Pa™"
2 .
Fliissigphase
45 _ (s, —sp- -4y K, = 1.70 x 10" molL ™"
dt 2u YX/S max _7
o ot Koy =5.01x 10
+ Na + +
o =Zz~Z7)D = WNazy—Na)D | g, =036molL™"
dC, Z* = —0.012molL ™!
8es .
= Qxc — CgesD — Q¢
di 5 Na* = 0.065molL ™!
Cgel
Cges =% .
Kcy
1+ e )

a Ka{Z* + Na* = 8) — K1 Gy _ Kci1CoeiK e
Zt + Na* Zt + Na*
Biologische Phase
UR: %);(‘ = (u(HAc) — D)X FBUR: % =0 Y /s max = 2-104gmol™!
A H ] KS: KI
BHA) = gy Hie mx
HAC + KS + ! 2
HAc
u(HAc)
Oxc=Oxcma=5 — X
XS max

Abb. 37. Mathematisches Modell

(alle Werte bei 38°C)
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8.7 Uberlegungen zur rechnergestiitzten Bestimmung von Kinetiken

Aus dem unter ,,Substratverbrauchs- und Wachstumskinetik“ auf Seite 49 abgeleiteten
Modell und den zugrunde liegenden Daten lassen sich einige Kriterien zur Bestimmung
von Kinetiken ableiten:

Abb. 30 zeigt, daB das Modell bei sehr groBen Substratkonzentrationen am
schlechtesten pafBt. Dies kann am Wandbewuchs oder an Fehlern bei der
Biomassebestimmung (z.B. durch zu hohen Feststoffanteil im Abwasser) liegen. Gerade
in diesen Bereich wurden sehr wenige Punkte plaziert. Dies liegt daran, daf3 der Prozel3
nahe der kritischen DurchfluBirate ohne eine Regelung nur schwer zu beherrschen ist und
die Kultur ausgewaschen werden kann. Andererseits lassen sich auch statistische
Schwichen bei der Wahl der Versuchspunkte ausmachen. So kann aufgrund der Lage
der Versuchspunkte in der Abb. 30 auf Seite 53 kein Hinweis auf einen hohen Erhal-
tungsstoffwechsel gewonnen werden, wie er durch die Anpassung in Abb. 28 auf Seite
52 (links) impliziert wird. Der Abb. 28 auf Seite 52 (links) kann man entnehmen, daf3
das Minimum in der Fehlerquadratsumme zur Bestimmung von Yysm und m sehr flach
ist und zur Bestédtigung dieser Werte weitere Versuchspunkte bei niedrigeren Durchfluf3-
raten hitten plaziert werden miissen. Da die Versuchsrethen normalerweise aber mit
aufsteigender DurchfluBrate durchgefiihrt werden, vermeidet man aufgrund der bedeu-
tend hoheren Ausfallwahrscheinlichkeit die Einstellung sehr niedriger Durchfluflraten.
Daraus lassen sich folgende Thesen ableiten:

Bei kinetischen Messungen muB3 Wandbewuchs auf jeden Fall vermieden werden.
Die Versuchspunkte miissen so plaziert werden, dafl ein Maximum an Information
schnellstméglich gewonnen werden kann.

e Die fir die exakte Modellbestimmung notwendigen Versuchspunkte bei niedrigen
Durchflufiraten sollten, um den Prozefl vorher nicht zu gefdhrden, im Anschlufl an
die Versuche bei den hohen Durchflufiraten durchgefiihrt werden.

e Bereits gewonnene Informationen sollten fiir die weitere Versuchsplanung eingesetzt
werden.

¢ Redundante Informationen sollten vermieden werden. So bringt die Messung mit
0.6molL-! so gut wie keine zusétzlichen Informationen.

Die Tab. 6 auf Seite 69 zeigt die mit dem Modell berechneten Zeitdauern zwischen den
im  Versuch eingestellten = Durchflufiraten @ bei  den unterschiedlichen
Substratkonzentrationen (siehe ,,Substratverbrauchs- und Wachstumskinetik* auf Seite
49). Als Stationaritdtsbedingung wurde verlangt, daB die Werte flir die Biomasse- und
die Substratkonzentration innerhalb eines definierten Zeitfensters bestimmte Standard-
abweichungen nicht tiberschreiten:

Lange des Zeitfensters: eine Verweilzeit
Standardabweichung fur Biomassekonzentration: Sx 10-3gL!
Standardabweichung fiir Substratkonzentration: Sx 10*4gL!

Durch diese Wahl der Standardabweichungen wurde sichergestellt, dal beide Bedin-
gungen insgesamt gleich oft zuerst erfullt werden.
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von —

nach1123456 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18
1 00.0 06.8 08.5 09.3 10.3 11.8| 14.8 15.0 15.3 15.4 15.6 15.9| 16.7 17.0 17.1 17.2 17.3 17.§
2 06.0 00.0 05.6 07.1 08.4 10.2} 12.9 13.2 13.4 13.513.7 14.0| 14.7 149 15.0 15.1 153 15.4
3 07.6 05.9 00.0 05.3 07.5 09.8| 12.0 12.3 12.5 12.6 12.8 13.0] 13.7 13.9 14.0 14.1 14.2 14.
4 09.3 08.4 06.8 00.0 07.7 11.1| 12.4 12.6 12.8 12.9 13.1 13.3| 13.9 14.1 14.2 14.3 14.4 14.
5 15.0 14.0 12.9 05.0 00.0 14.0} 15.5 15.8 15.9 16.0 16.2 16.4| 17.017.217.317.3 17.4 17.
6 52.5 56.9 59.1 60.3 60.3 00.0] 67.4 67.6 67.8 67.9 68.0 68.3| 68.8 68.9 69.0 69.1 69.1 69.
7 14.5 14.4 14.3 14.2 13.9 12.4] 00.0 08.5 10.2 11.1 11.9 12.9} 14.8 15.2 15.5 15.7 15.9 16.1
8 12.7 12.6 12.5 12.5 12.1 08.8! 07.5 00.0 07.0 08.5 09.6 10.9] 12.7 13.2 13.4 13.6 13.8 14.
9 09.5 09.8 10.0 10.0 09.1 12.3| 08.0 06.3 00.0 06.0 07.7 09.4{ 11.211.6 11.8 12.0 12.2 12.
10 13.512.8 12.4 12.2 12.9 15.8| 08.4 07.5 06.1 00.0 06.4 08.8| 10.3 10.8 11.0 11.2 11.3 11.
11 19.7 18.4 18.0 17.9 18.3 25.8| 11.511.0 10.3 09.3 00.0 11.7| 11.9 12.3 12.5 12.7 12.9 13.
12 89.4 87.2 85.8 85.4 87.2 99.1| 37.6 16.8 34.3 38.3 40.2 00.0{ 46.2 46.6 46.8 47.0 47.1 47.
13 16.0 16.0 16.0 16.0 15.7 13.5] 14.7 144 14.1 13.9 13.512.5| 00.0 10.0 11.2 12.2 12.8 13.
14 109 11.8 12.0 12.0 10.7 14.3| 13.0 12.8 12.6 12.5 12.2 11.3| 08.6 00.0 07.2 09.0 09.9 10.
15 13.913.3 129 12.8 13.6 16.5| 11.9 11.8 11.6 11.5 11.3 10.0{ 08.8 06.5 00.0 06.9 08.3 09.?
16 17.4 17.0 16.8 16.7 17.0 19.2| 09.3 09.8 09.9 09.9 09.6 08.4] 08.6 07.5 06.3 00.0 06.0 07.
17 23.6 23.222.9 22.8 23.3 26.0! 14.8 14.0 13.3 11.5 12.8 15.3| 09.5 09.0 08.4 07.2 00.0 07.8
18 47.3 46.2 45.5 45.4 46.4 52.7| 28.9 27.6 26.7 26.1 26.0 29.5! 18.4 17.0 16.2 14.9 13.0 00.0

Versuchl1:1-22-53-24-55-6

Versuch2:7—-8-59-510- 11> 12

Versuch3:13 -5 14-515-516—-517-18

Tab. 6. Dauer instationirer Versuche (in Tagen)

Wiiren alle Versuche mit einem Reaktor in der Reihenfolge von 1 bis 18 durchgeflihrt
worden, wire dazu eine Zeitdauer von 220 Tagen notwendig gewesen. Bei Parallelver-
suchen in drei Reaktoren ergeben sich folgende Versuchsdauern:

Sz.=0.3molL: 84 Tage (1-6)
Sz, = 0.6molL": 69 Tage (7-12)
Sz, = 0.9molL": 42 Tage (13-18)

Durch eine Verdreifachung des Geriteeinsatzes und damit auch des Betreuungsauf-
wandes lieBe sich also eine Reduktion des Zeitaufwandes auf 37 % erreichen. Besonders
lange dauern die Versuche mit den niedrigen Substratzulaufkonzentrationen; ein zu
groBer Zeitaufwand zur Gewinnung von Mefpunkten, die in keinem der Diagramme,
die zur Bestimmung der kinetischen Parameter herangezogen wurden, eine exponierte
Position einnehmen und damit von besonderer statistischer Bedeutung wéren. Dieselben
Informationen lassen sich bei hoherer Substratkonzentration in der halben Zeit gewin-
nen. Andererseits dient die Durchfilhrung von Versuchen mit unterschiedlichen
SubstratzufluBkonzentrationen der Absicherung der Ergebnisse und der Entdeckung sy-
stematischer Fehler.

Durchliuft man die Versuchspunkte fir die niedrigste SubstratzufluBkonzentration
0.3molL-! in umgekehrter Reihenfolge, also von 6 bis 1, bendtigt man lediglich 39 Tage.
In Abb. 38 auf Seite 70 werden die unterschiedlichen Zeitdauern durch die dichtere
Reihenfolge der Punkte deutlich, die denselben zeitlichen Abstand haben.
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Abb. 38. Durchlauf einer Versuchsreihe in unterschiedlicher Reihenfolge der MeBpunkte

Durch eine entsprechende Regelung kénnten die zur Einstellung der stationdren Ver-
suchspunkte notwendigen Zeiten noch verkiirzt werden.
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9.0 Adaptive pH-Regelung

Bei der pH-auxostatischen Betriebsweise (s. Abb. 21 auf Seite 39) wird der pH-Wert im
Reaktor iiber die Zufuhr sauren Abwassers durch die Substratpumpe geregelt. Dazu
werden schaltend arbeitende Regler eingesetzt, die die Pumpe immer ein- und aus-
schalten. Die Optimierungsmethoden, wie sie im weiteren Verlauf der Arbeit beschrieben
werden, arbeiten jedoch am besten mit stetigen Reglern, die einen Kontinuierlichen
Betreib der Pumpe erméglichen. Die Stellsignale kénnen auf diese Weise sehr gut als
indirekte MeBgroBen benutzt werden.

Durch das Wachstum der Biomasse und das dadurch notwendige periodische
Regenerieren der Festbettreaktoren, durch Aktivititsschwankungen, wechselnde Tem-
peraturen oder Abwisser dndert sich die Systemdynamik mit der Zeit. Wiirde ein kon-
ventioneller PID-Regler verwendet, bediirften seine Parameter einer stindigen Anpas-
sung an den Betriebszustand. Hier bietet sich der Einsatz parameteradaptiver Regler an.
Diese benutzen ein mathematisches Modell des Prozesses, passen dessen Parameter
stindig an den aktuellen ProzeBverlauf an und kénnen so aufgrund eines vorgegebenen
Regelkriteriums entsprechend der momentanen Streckenverstdrkung regeln (Abb. 39).
Solche Regler werden alternativ zu den konventionellen Reglern bei Titrationsprozessen
in der chemischen Industrie mit Erfolg eingesetzt und tragen aufgrund ihres ausgezeich-
neten Regelverhaltens zur Einsparung von Betriebsmitteln bei (Bergmann and
Lachmann; Shinskey, 1974; Buchholt and Kiimmel, 1979; Jacobs et al., 1980).

xxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxx

cengrosebind . System | ey Uberwachung
des Reglors
I der Identifikation
Parameteri
i ausibilititskontrolle
B des Reglers
i g der Wdentifikation
‘—_'-*.!5!5.! +  ;
3 ':E; 5
Sollwert

Abb. 39. Parameteradaptiver Regler

In den folgenden Abschnitten werden Entwurf und Einsatz eines solchen
parameteradaptiven Reglers beschrieben. Dazu mufB zunichst ein den Prozel3 beschrei-
bendes ,,black box“ Modell gefunden werden, dessen Parameter dann in einer parallel
zum ProzeB verlaufenden Parameteridentifikation stindig an das Ein-, Ausgangsverhal-
ten des Prozesses angepaft werden (Abb. 40 auf Seite 72).
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Abb. 40. Prinzip der Parameteridentifikation

9.1 Prozefmodell

Diese Art der experimentellen Modellbildung (Identifikation) ersetzt die theoretische
Bildung mechanistischer Modelle iiberall da, wo sie einen unvertretbar hohen Aufwand
bendtigen, um eine gewisse Genauigkeit zu erreichen (siehe auch , Erweitertes Modell
mit pH-Berechnung® auf Seite 60). Dies gilt fur verfahrenstechnische Prozesse in stér-
kerem Ma@le als fur mechanische und elektrische Prozesse und sollte demnach vor allem
in der Biotechnologie von groBem Wert sein (Hensel et al., 1986).

Zunichst muB ein mathematisches Modell des Prozesses aufgestellt werden. Da die
Beschreibung der Regelstrecke durch ein physikalisches Modell aufgrund des komplexen
pH-Verhaltens nicht moglich ist, wird ein ,,black box* Modell verwandt.

In diesem Falle handelt es sich dabei um ein SISO (single-input-single-output)-Modell
mit dem SubstratfluB als Eingangs- und dem pH-Wert als Ausgangsgrofie.

Da digitale Rechner die Daten in festen Zykluszeiten, also diskret abtasten, miissen zur
rechnerinternen Darstellung von stetigen Differentialgleichungen zeitdiskrete Diffe-
renzengleichungen eingefiihrt werden. Ein linearer, nicht totzeitbehafteter Prozef als
einfachste Form des Regelstreckenverhaltens 148t sich durch eine gewdhnliche
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Differentialgleichung n-ter Ordnung beschreiben. Verwendet man Riuckwirtsdiffe-
renzen, ergibt sich fur ein Differential erster Ordnung

ax(r) . x(1) —x(z — Ar)
dt —?-{I& At [9.1.1]

mit der zeitdiskreten Differenz
Ax(k) = x(k) — x(k — 1) [9.1.2]
die Differenzengleichung |

dx(r)  x(k)— x(k — 1) \
—L o T [9.1.3]

Fir ein Differential zweiter Ordnung

dx(r)  dx(t— Ai)
d’x(1) |
P Y Co.1.4]

ergibt sich mit der zeitdiskreten Differenz
A%x(k) = x(k) — 2x(k — 1) + x(k — 2) [9.1.5]
die Differenzengleichung

d*x(1) _ x(k) = 2x(k — 1) + x(k — 2)
d* To2

[9.1.6]

Faft man fur ein System n-ter Ordnung die Parameter zusammen, ergibt sich allgemein:
Yk + aytk — 1) + ... + ap(k — n) = byu(k — 1) + ... + bu(k — n) [9.1.7]

mit den in der Regelungstechnik iiblichen Abweichungsgréfien

k) =Yk)-Y, uk)=UKk —U, [9.1.8,9.1.9]
mit  a;, b; Parameter

k diskrete Zeit

n Systemordnung

u StellgroBenverstellung

U StellgroBe (hier: DurchfluBirate)

y MeBgroBenabweichung

Y MeBgroBe (hier: pH-Wert)

Die Taktzeit wird dabei nicht mehr explizit aufgefithrt, sondern in die Parameter mit-
einbezogen. Dies ist insbesondere dann zu beachten, wenn auf eine andere Taktzeit
ibergegangen werden soll.

Da der Gleichwert fiir die StellgroBe, also der im stationdren Zustand einzustellende
Substratstrom, nicht a priori bekannt ist, wird er ebenfalls mitgeschitzt, hier in Form
der impliziten Gleichwertschidtzung (Isermann, 1987b).
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Nach Einsetzen ergibt sich:

Y(h)=—aY(k—1)—...— a,Y(k—n) + by Uk — 1) + bUk —m) + K. [9.1.10]
mit Koy=(1+a+..+a)¥.— b +..+b)U, [9.1.11]
mit K Gleichwertparameter

Die Systemordnung n gibt also an, wie viele ,,alte MeBwerte benotigt werden, um eine
sichere Aussage iiber den pH-Wert eine Zykluszeit spiter machen zu koénnen. Die
»a‘‘-Parameter charakterisieren das Systemverhalten ohne Einwirkung der SteuergrofBe
und die ,,b“-Parameter den EinfluB3 der SteuergroBe auf das System.

Die Systemordnung kann experimentell bestimmt werden. Dazu muf8 der pH-Wert so
durch den SubstratfluBl angeregt werden, daB der Informationsgehalt fir eine System-
analyse ausreicht. Eine Moglichkeit der ProzeBbefragung ist die durch Pseudorausch-
Bindrsignale (PRBS). Diese werden durch ein Schieberegister erzeugt (Abb. 41).

Register
12345
olto101
= |1lo1010
ﬁ 2100101
|1|0|1|0I1I—>§ 300010
‘l’ % | 4{o0o001
5110000
K1LO)=(0,1)=1 6j01000
7100100
00)=£(1,1)=0

MO=A11) sl10010

v

———N\™

Abb. 41. Schieberegister zur Produktion von Pseudorausch-Binirsignalen

Das Schieberegister wird zu Beginn mit ,Nullen* und »Einsen“ gefullt, die Pumpe
»Stoppen® bzw. ,starten” bedeuten. Die Pumpe wird iiber das letzte Register angesteu-
ert. Danach riickt der Inhalt der anderen Register um jeweils eine Stelle nach vorne.
Der Inhalt des letzten Registers wird dann wieder in das erste geschrieben. Dabei wiirde
sich die Periode nach n Takten wiederholen, wenn nicht der Inhalt des letzten Registers
vor der Riuckfiihrung mit einem anderen geeigneten Register verrechnet wiirde. Damit
1aBt sich die Periodendauer auf 2" —1 Takte verlingern. Der Schieberegisterzustand, bei
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dem alle Inhalte ,,Null“ werden, kann bei der in Abb. 41 angegebenen Verrechnungsart
nicht vorkommen (Isermann, 1974).

Die beiden Systeme wurden durch ein 5-stelliges Schieberegister in den Taktzeiten 5, 10
und 30min befragt. Die MeBwerte wurden im Minutenabstand aufgenommen.

J 200
e ]
T
0
(-
"6071 00O
e
0
3
n
O
Umlaufreaktor
6.6 } 02.0Ordnung » 1.0rdnung | — gemessen
6.5 < b
I B,
Q Y% =N
&4 g fet "
6.3
— 5 Festbett—Umlaufreaktor
X 1.0rdnung | — gemessen

Abb. 42. ProzeBbefragung mittels PRBS

9. Adaptive pH-Regelung 75



Die Anzahl der aufgenommenen MeB3werte betrage N + n, wobei N > > 2n gelten solite.
Dann 148t sich die Gesamtheit der méglichen Differenzengleichungen vektoriell darstel-
len:

v=X8 [9.1.12]
mit X Systemmatrix

y Mefivektor

7} Parametervektor

oder ausgeschrieben:

4
Y(n+1) —Y(n) .. —Y(1), Uln) LU, 1 a
Y(n + 2) _ —Y(n+1) v =Y(2), Un+1) . U(2), 1 b’l’ [9.1.13]
e - e 1 o
Y(n+ N) Y+ N-1)..-Y(N),Un+N-1)..UN),1 b

KOO

Da das Gleichungssystem iiberbestimmt ist, werden die Parameter durch Minimierung
der Fehlerquadratsumme bestimmt:

N+n
J= Z e(k) =ee = (y — X6)"(y — X0) [9.1.14]
k=n+1
mit e MeBfehler
e MeBfehlervektor
J Fehlerquadratsumme

Durch Minimierung der Fehlerfunktion erhédlt man eine Schitzung fiir den
Parametervektor (Hsia, 1977):

o

—0 - 6=X"X"Xy [9.1.15]
26 1,_;

Es wurden Modelle von bis zu vierter Ordnung getestet. Die MeBwerte wurden jeweils
in der Taktzeit der Befragung zur Auswertung herangezogen. Abb. 43 zeigt die dabei
ermittelten mittleren pH-Abweichungen pro Mef3wert, bezogen auf einen Referenzwert.
Es zeigt sich eindeutig, dal das Systemverhalten des Festbett-Umlaufreaktors aus-
reichend genau durch ein allgemeines lineares Modell erster Ordnung, das des
Umlaufreaktors durch ein Modell zweiter Ordnung beschrieben werden kann. Das
rechte Bild der Abb. 43 zeigt eine Auswertung des 10min-Takt-Versuchs mit unter-
schiedlichen Mefitakten. Auch hier zeigt sich deutlich ein Verhalten zweiter Ordnung.

Durch Berticksichtigung von Totzeiten unterschiedlicher Linge konnte keine Verbesse-
rung in der Beschreibungsgenauigkeit erzielt werden, so dafl das Modell fur die Regel-
strecke letztlich lautet:

pH(k)=—apHk—1)+ b Dk —1)+ K., [9.1.16]
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Abb. 43. Systemordnung bei verschiedenen Takt- und Abtastzeiten

9.2 Rekursive Parameteridentifikation

Wie in Abb. 40 dargestellt, soll die Bestimmung der Modellparameter parallel zum lau-
fenden Prozef stattfinden. Dies geschieht in Form einer gleitenden, zeitlich gewichteten

Regression mit einem rekursiven Algorithmus (Hsia, 1977):

O(N + 1) = B(N) + y(N + DP(MX(N + D[Y(N + 1) — x" (N + 1)6(N)]
mit P(N+1)= % [P(N) — y(N + DP(N)X(N + 1)X7(N + 1)P(N)]

(N + 1) = 1/[1 + X7(N + DP(N)x(N + 1)]

und dem Parametervektor

O(N) = [@y(N)srees@n(N), by (N),eesba(N), K17
und dem MeBvektor

X(N + 1) = [ =Y(N),..., — Y(N + 1 — n),UN),....UN + 1 —n),17"

[9.2.1]

[9.2.2]
[9.2.3]

[9.2.4]

[9.2.5]

Der Faktor 1 dient der Anpassung der Parameteridentifikation an das Rauschverhalten
des Prozesses (0 < A < 1). Bei kleinem 1 werden zwar die Parameter schneller angepalfit,
allerdings sind diese auch stérker verrauscht. Der Wert sollte zunéchst nahe ,,1“ gewéhlt
werden und kann jederzeit an das Rauschverhalten des Prozesses angepafit werden.

Die Matrix P wird beim Start auf der Hauptdiagonalen mit sehr grolen Werten vorbe-

setzt, um ein schnelles Einschwingverhalten zu gewidhrleisten.
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9.3 Reglerentwurf

In Versuchen zeigte sich, daB auch zur pH-Regelung des Umlaufreaktors ein System-
modell erster Ordnung ausreicht. Daher werden im folgenden nur noch Modelle erster
Ordnung verwandt.

Der parameteradaptive Regler kann nun durch eine Umkehrung der Streckengleichung
(GL. [9.1.16]) hergeleitet werden. = Man mochte also durch Verstellung des
Substratflusses den pH-Wert zur néchsten Taktzeit einstellen:

H _,+apHk — K
qu(k)=p soll apb () ) [931]

Dieser Regler wiirde versuchen, den gewlinschten pH-Wert innerhalb des néchsten
Zeitzyklus einzustellen, und hédtte damit starke Stellausschldge und eine damit verbun-
dene Belastung des biologischen Systems zur Folge. Zur Begrenzung der Stellausschlége
mul} der Regler einem aus Regelgiite und Energieaufwand kombinierten Kriterium ge-
niigen. Uber einen Faktor lassen sich die beiden Anteile gewichten:

J=(pH(k + 1) — pH,,;)* + QX(F,(k) — F(k — 1)) [9.3.2]
mit Q StellgroBengewichtung
Durch Minimierung der Regelflidche 3 FaJ( ) = 0 erhélt man fir den Regler:
Zu
Fp(k — 1)Q% + b(pH,,y + apH(k) — K,
Fy k) = zul )Q (2P sou2 pH(k)— K_) . [933]
b°+Q
Der wahrscheinliche stationdre Wert fuir den Substratfluf 1a6t sich berechnen:
l1+apH_—K
Frue =" )pb“’ = | [9.3.4]

Fiir Q = 0 ergibt sich wieder der einfache Regler nach Gl. [9.3.1].

Abb. 44 zeigt einen beispielhaften Verlauf fur das Folgeverhalten des Reglers bei einer
Taktzeit von 10min. Bei den folgenden Anwendungen wird der Regler allerdings nicht
bei wechselnden pH-Werten eingesetzt, sondern zur Beibehaltung eines pH-Wertes bei
wechselnder Systemdynamik.
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Abb. 44. Folgeverhalten des parameteradaptiven pH-Reglers (Messung)
(4 = 0.9, Q=0.002, T, = 10min)

Im praktischen Einsatz zeigte sich die schon in Abb. 39 auf Seite 71 dargestellte Not-
wendigkeit einer Uberwachungsfunktion fiir folgende Aufgaben:

e Strategien zum Start der Parameteridentifikation und des Reglers

—  Explizite Prozefbefragung durch Pseudorausch-Bindrsignale. Diese zundchst an-
gewandte Vorgehensweise wurde vielfach als zu langwierig empfunden. Zur Be-
rechnung der drei Parameter miissen mindestens drei MeBzyklen durchlaufen
werden. Wird sie zu schnell durchgefiihrt, sind sinnvolle Startwerte fir die Pa-
rameter nicht garantiert. Wird z.B. der die Wirkung des Durchflusses auf den
pH-Wert charakterisierende Parameter b (s. Gl. [9.1.16]) zu klein berechnet,
wird die Pumpe nur wenig oder gar nicht verstellt (s. G1. [9.3.3]). Dies fuhrt
wiederum dazu, daB der pH-Wert immer weiter ansteigt und die Parameter-
identifikation nur noch die Parameter a und K anpalt.

— Implizite Prozefbefragung. Hierbei werden die drei Parameter durch den Benut-
zer so vorbesetzt, daB der Regler iiberschwingt und sich so die notwendigen
ProzeBinformationen selber holt. Dabei gelten folgende Regeln fiir die Startpa-
rameter (s. Gl. [9.1.16]):

Bei abgeschalteter Pumpe muf3 der pH-Wert ansteigen: a <0.
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Eine Erhohung der Durchflufirate muf} eine Senkung des pH-Wertes bewirken:
b<0
Néherungswert: K, = pH_(1 + a) — bD,.. D,, wird geschitzt.

— Implizite Prozeflbefragung durch PID-Regler Dadurch, da} erst spiter, wenn
gute Schdtzungen fur die Parameter vorliegen, der parameteradaptive Regler
eingeschaltet wird, wird bessere Konvergenz erzielt.

— FEingabe von Erfahrungswerten aus fritheren Versuchen bei vergleichbarem
Betriebszustand. Die aktuellen Parameter werden in regelméfligen Zeitabstinden
abgespeichert, so dal nach kurzen Unterbrechungen der Regelung ein glattes
Anfahrverhalten gewidhrleistet werden kann. Dieses kdnnte wahrscheinlich noch
verbessert werden, wenn man zusitzlich noch die aktuellen Werte der Matrix P
(siehe Gl. [9.2.2]) abspeichern wiirde.

¢  Plausibilitdtskontrolle
Werden vom Regler negative Werte fir die Durchflulirate berechnet, ist der
pH-Wert also zu niedrig, wird die Pumpe gestoppt. Diese Information muf} an die
Parameteridentifikation zuriickgegeben werden.

¢ Abschalten des Reglers
Wird notwendig, wenn die Substratpumpe gewartet werden muBl. In diesem Falle
sollte die Parameteridentifikation diese Information bekommen und weiterarbeiten.

¢ Abschalten der Identifikation
Wird notwendig, wenn die pH-MeBstrecke unterbrochen wird. In diesem Falle
miissen die alten Parameterwerte bis zum erneuten Start des Normalbetriebes ge-
speichert werden.

Zur Einstellung der Werte fir Q (s. Gl. [[9.3.2]) und 2 (s. Gl. [9.2.2]) hat es sich be-
wihrt, zuerst Q = 0 zu setzen, also die StellgroBengewichtung abzuschalten, und dann 4
ausgehend von A = 0.6 schrittweise hochzusetzen, bis der fur die stationdre Pumpenlei-
stung hochgerechnete Wert nur noch um ca. 5% fluktuiert. Dann kann Q schrittweise
hochgesetzt werden, bis der an die Pumpe libergebene Wert nur noch um héchstens 5%
fluktuiert. Stellt man Q zu groB ein, besteht die Gefahr, dafl der Regler bei einer Ver-
dnderung der Charakteristik der Regelstrecke zu trage reagiert und zum Schwingen neigt.

Diese notwendigen UberwachungsmaBnahmen sowie die Unterschiedlichkeit der Regel-
strecken sind die Griinde dafiir, daf3 trotz der offensichtlichen Vorteile nicht der
universelle parameteradaptive Regler im Handel erhéltlich ist (Munack, 1989), obwohl
es schon einige Modelle gibt (Isermann, 1987c¢).

9.4 Parameteroptimierter PID-Regler

Selbstverstidndlich kénnen auch die Parameter eines PID-Reglers on-line oder off-line
anhand von ProzeBinformationen optimiert werden. Die bekanntesten Verfahren zur
Ermittlung dieser Informationen sind der Sprung- und der Schwingungsversuch. Hier
soll versucht werden, die Reglerparameter in einer Versuchssimulation zu optimieren.
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Zur Simulation wurden die in Abb. 44 dargestellten gemessenen Systemparameter be-
nutzt. Dabei wird angenommen, daB8 die Parameter unabhéngig von den Regelent-
scheidungen zu einer bestimmten Zeit der Simulation den gleichen Wert wie zur selben
Zeit des Vorversuchs haben.

Als Regelgiitekriterium wurde dasselbe wie im Vorversuch genommen. Die Parameter
wurden durch nichtlineare Optimierung (Rosenbrock-Methode) bestimmt. Die Regler
wurden nach dem zeitdiskreten ,,Geschwindigkeitsalgorithmus® programmiert
(,,Software-Regler” auf Seite 45).

Abb. 45 zeigt die fur die einzelnen Regler ermittelten Parameterwerte und Giiten. Als
zweckmiBig erwies sich die Verwendung eines P1-Reglers, der dann am Prozel3 auspro-
biert wurde. Das sehr gute Regelverhalten darf nicht vergessen lassen, dafl diese Opti-
mierung nur fir einen engen Bereich des Betriebszustands ihre Giiltigkeit besitzt, und
z.B. nach Regenerierung des Reaktors oder bei Wechsel des Abwassers wiederholt wer-
den miifte.
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Abb. 45. Folgeverhalten des parameteroptimierten PID-Reglers (Messung)
( K=171gh™, T; = 1378s, Ty = 10min)
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10.0 Néihrmedienoptimierung

10.1 Einfluff der Nihrmedienzusammensetzung auf das System
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Abb. 46. Aufgaben der Nihrmedienoptimierung

Neben den  Umgebungsbedingungen  wie  Temperatur, pH-Wert  und
Sauerstoffversorgung (bei aeroben Systemen) spielt die Versorgung der
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Mikroorganismen mit einem geeigneten Nihrmedium die wesentliche Rolle. Dabei wird
zwischen komplexen Medien oder Vollmedien und synthetischen Medien oder Minimal-
medien unterschieden. Komplexe Medien enthalten Extrakte aus pflanzlichen oder tie-
rischen Stoffen wie Maisquellwasser, Hefe oder Fischmehl. Solche ,,Cocktails“ bieten
in der Regel eine solide Wachstumsgrundlage, haben aber den Nachteil, daB ihre exakte
Zusammensetzung nicht bekannt ist und daher auch Produktschwankungen nicht iiber-
priift werden kdnnen. Minimalmedien bieten im Gegensatz dazu die in Abb. 46 darge-
stellten Vorteile, dafiir ist ihre Zusammenstellung recht aufwendig. Die einzelnen
Komponenten eines Nédhrmediums lassen sich in drei Hauptgruppen einordnen (Einsele
et al., 1985):

Hauptelemente: C, H, O, N, P, K, S
¢ Spurenelemente: Ca, Mg, Fe, Mn, Mo, Zn, Cu, Co, Ni, V, B, Cl, Na, Si
¢  Wachstumsfaktoren: Vitamine, Hormone

10.2 Strategien zur Nihrmedienoptimierung

Néhrmedienoptimierungen sind recht langwierige Versuche, die meistens noch in Batch-
Kulturen durchgefithrt werden. Dabei treten die in Abb. 2 dargestellten Nachteile auf.
Als Anhaltspunkt flir die Startkonzentrationen dienen Analysen der elementaren Zu-
sammensetzung der Biomasse. Zeigt sich dann bei einer Analyse der
Fermentationsbriihe, aus der die Biomasse abgetrennt wurde, daf8 mit dem Néhrmedium
zugegebene Komponenten nicht mehr in ausreichendem MaBe vorhanden sind, also von
der Biomasse aufgenommen wurden, sich chemisch verdndert haben oder auf andere
Weise (z.B. durch Fillung) entfernt wurden, miissen diese Komponenten in einer ho-
heren Konzentration oder anderen Form zugegeben werden.

Verschiedene automatisierbare Methoden zur Ndhrmedienoptimierung sind bekannt und
werden z.B. von Goldberg and Er-el (1981) dargestellt:

¢ Pulsmethode: Die Mikroorganismen wachsen im stationdren Zustand
kohlenstofflimitiert. Bei Erhoéhen der Konzentration des kohlenstoffhaltigen
Substrats im Zulauf werden die anderen Komponenten im Verhiltnis zur C-Quelle
immer weiter verdiinnt. Die Kohlenstoffkonzentration im Reaktor bleibt dabei
konstant und die Biomassekonzentration nimmt zu (s. Abb. 30 auf Seite 53). Tritt
kein weiterer Biomassezuwachs auf, steigt die Konzentration der Kohlenstoffquelle
im Reaktor an. Damit muB} eine andere Komponente limitierend wirken. Durch die
gepulste Zugabe anderer Ndhrmedienkomponenten kann ermittelt werden, welche
die limitierende Komponente ist. Bei dieser Vorgehensweise besteht die Gefahr, daf
die Mikroorganismen bei zu hoher Durchfluirate aufgrund der Limitierung ausge-
waschen werden. Alternativ bietet sich der Einsatz einer turbidostatischen Regelung
an. Dabei wird bei hohen Durchflufliraten in der Ndhe des Auswaschpunktes gear-
beitet. Uber eine Tritbungsmessung wird die Biomassekonzentration tiberwacht und
durch Regelung der Durchfluirate auf konstantem Niveau gehalten (Biichs, 1988).

¢ Screening-Methode: Dazu werden die Néhrmedienkomponenten auf verschiedene
Behilter verteilt, z.B. ein Behilter mit den Kohlenstoff-, Phosphat und
Stickstoffquellen und den Vitaminen und ein anderer Behilter mit den Spurenele-
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menten. Aus dem stationdren Zustand heraus wird die Durchfluirate so lange er-
hoht, bis die Kohlenstoffquelle nicht mehr limitierend wirkt wund die
Biomassekonzentration stdrker als von den Bilanzen vorausberechnet abnimmt. Die
limitierende Komponente wird identifiziert, indem die Zulaufkonzentration der
Komponenten zunédchst aus dem ersten Behilter, zeigt sich kein Effekt, dann aus
dem zweiten Behilter erhoht werden. Wird der ,limitierende Behilter” erkannt,
werden die urspriinglichen Konzentrationsverhéltnisse wieder eingestellt, und die
Konzentration einzelner Komponenten dieses Behilters kénnen untersucht werden.

¢ Exponentielle Fed-Batch-Methode: Diese Methode bendétigt einen geringeren
apparativen Aufwand. Dabei wird das wachstumslimitierende Substrat parallel zum
Wachstum der Kultur so zudosiert, daB3 seine Konzentration im Reaktor konstant
bleibt. Zu dem Zeitpunkt, wo das Wachstum stagmert kann wieder der Einfluf} der
anderen Komponenten getestet werden.

Um zu einer Bewertung der vorgeschlagenen Methoden zu kommen, miissen ihre Vor-
und Nachteile herausgestellt werden. Verfahren, die mit einer Verdnderung der Kon-
zentration der Kohlenstoffquelle durch Variation der DurchfluBrate arbeiten, kommen
bei substratinhibierten Systemen nicht in Frage. Sinnvoller scheint daher die Variation
der Konzentration einzelner Komponenten bei konstanter Durchfluflrate zu sein. Dabei
kommen neben ,,Positiv-Tests“ (Erh6hung der Konzentration) auch ,,Negativ-Tests“ in
Frage, bei denen die Konzentrationen interessanter Komponenten schrittweise herabge-
setzt werden. Um zu einer wirklichen Automatisierung der Ndhrmedienoptimierung zu
kommen, diirfen die Einzelkomponenten nicht in gemischter Form vorliegen, sondern
missen ,,vom Computer gemischt werden®.

10.3 Experimente zur Nihrmedienoptimierung

In Vorversuchen sollten die Wirksamkeit des Konzepts und die méglicherweise auftre-
tenden Probleme am Beispiel des Nickels untersucht werden. Dazu wurden zwei Behilter
mit Briidenkondensat aus der Zellstoffindustrie eingesetzt. Beide Behilter stammten aus
derselben Abwasserlieferung und wurden mit den entsprechenden Spurenelementen ver-
sehen. Allerdings wurde in einem Behélter das Nickel weggelassen. In einem Negativ-
Test sollte nun untersucht werden, ob die als optimal angenommene
Nickelkonzentration im ersten Behdlter ausreicht. Dazu wurde der Proze
pH-auxostatisch geregelt. Uber ein Zeitprogramm wurde der Anteil des nickelreichen
Behidlters am Gesamtsubstratstrom linéar von 100% heruntérgesteuert, der des
nickelarmen Behilters entsprechend hochgefahren. Dadurch kann der Versuchszeitraum
der Generationszeit der Mikroorganismen besser angepafit werden. Mit diesem Versuch
sollte untersucht werden, wie weit das Ni/C-Verhiltnis tiber dem stdchiometrisch not-
wendigen Maf liegt. Die Nickelkonzentration wurde aus der bekannten Anfangskon-
zentration durch Simulation der Rithrkesselbilanz berechnet (Abb. 47).
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Der Versuchsverlauf zeigt den starken Einflu des Nickels auf das Wachstum der
Mikroorganismen. Demnach kann nicht unbedingt davon ausgegangen werden, daf} die
Startkonzentration an Nickel (3umolL-") bereits die optimale war. Daher wurde ein
weiterer Versuch durchgefiihrt, bei dem Nickel in einer Konzentration im nickelreichen
Behilter vorgelegt wurde, die nach Literaturangaben inhi ierend wirkt. Demnach hitte
die Reaktorleistung aufgrund der Aufhebung der Inhibierung durch die Verdiinnung
zuerst zunehmen und im weiteren Verlauf wieder abnehmen miissen. Nach einer Zeit
von 22 Tagen nahm die Reaktorleistung immer noch zu (Abb. 48 auf Seite 86). Da der
Wandbewuchs immer weiter zunahm und nicht ohne Systemeingriff beseitigt werden
konnte, wurde der Versuch abgebrochen. Die Abb. 49 faft die bei beiden Versuchen
eingestellten Durchflufiraten in Abhédngigkeit von der Nickelkonzentration zusammen.
Die vergleichsweise hohe Durchflufirate weist ebenfalls auf- Wandbewuchs hin, siehe
dazu auch Abb. 71 auf Seite 127.
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Abb. 49. Durchfluiraten bei der Nickeloptimierung

Bei beiden Versuchen wurde ein parameteroptimierter PID-Regler zur pH-Regelung
eingesetzt. Die Abbildungen bestitigen die ausgezeichnete Regelgiite. Die Stérungen in
der Abb. 47 auf Seite 86 in der Nihe der 0 und 100%-Pumpenleistung rithrten daher,
daB in diesen Bereichen jeweils eine der beiden Pumpen gestoppt werden muBite, da die
minimal mogliche regelbare Pumpenleistung unterschritten wurde. Ab diesem Zeitpunkt
wurden die berechneten Pumpleistungen aufintegriert und innerhalb eines spiteren
Zeitintervalls ,,abgearbeitet“. Der dazu notwendige Algorithmus wurde inzwischen so-
weit verbessert, daB diese Storungen nicht mehr auftreten.
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11.0 Optimierung des pH-Wertes

11.1 EinfluB des pH-Wertes auf das System

Neben der Temperatur ist der pH-Wert der wichtigste Betriebsparameter (Abb. 50).
Nicht nur weil die Mikroorganismen in einem bestimmten pH-Bereich ihre maximale
Leistung erbringen, sondern auch aus betriebswirtschaftlichen Griinden. So kénnen bei
der Reinigung des Zellstoffabwassers die Neutralisationskosten des sauren
Briiddenkondensats bis zu 50% der jahrlichen Betriebskosten ausmachen (Haggerty et al.,
1983). Die notwendige Menge an Natronlauge hingt von den Betriebsbedingungen (pH,
CSB-Umsatz, Verweilzeit) ab, die im Reaktor eingestellt werden sollen. Aufgrund dieser
Uberlegungen und entsprechender Experimente wird der pH-Wert des Abwassers auf 4
eingestellt und die DurchfluBrate so geregelt, daB sich im Reaktor das pH-Optimum von
ca. 6.4 einstellt (Abb. 35 auf Seite 63).
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11.2 Strategien zur pH-Optimierung
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Die folgenden, mit dem Festbett-Umlaufreaktor durchgefiihrten Versuche sollten An-
haltspunkte dafir liefern, wie stark das System mit pH-Schwankungen dauerhaft belastet
werden kann, ohne eine Schadigung herbeizufiihren. Dazu wurde die Substratpumpe
sinusférmig gesteuert. Diese Verfahrensweise bietet trotz der Nachteile (Anregung nur
einer Frequenz) den Vorteil der einfachen Parametrisierung durch Frequenz und
Amplitude. Der pH-Wert wurde nicht kontrolliert, sondern stellte sich frei ein
(Abb. 52). Die bei den Schwingungen auftretende Kongruenz der MeBwerte bel auf-
einanderfolgenden Perioden dient als MaBstab fir eine sofort regenerierbare Belastung
des Systems.

An der abfallenden Flanke des Biogasstroms nach Durchlaufen des Maximums fillt eine
Nichtlinearitat auf, die sich als Schulter oder nach Erreichen sehr niedriger pH-Werte
sogar als lokales Minimum zeigt. Sie ist auf eine stark einsetzende Inhibierung zuriick-
zufiihren, da sie mit dem minimalen pH-Wert zusammenfallt. Skizziert man eine Aus-
gleichskurve durch die pH-Hysterese, besttigt sich die Lage des pH-Optimums im Be-
reich zwischen 6.4 und 6.5.
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Abb. 51. Simulation zur rechnergefiihrten pH-Optimierung
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Der qualitative Kurvenverlauf 146t sich mit dem in Abb. 37 auf Seite 67 dargestellten
Modell beschreiben (Abb. 51). Bei den oben angefiihrten Versuchen wurde die Durch-
flufrate verdndert. Daraufhin stellte sich der pH-Wert frei ein. Die umgekehrte Vorge-
hensweise schrinkt den pH-Schwankungsbereich von vorneherein ein: Die
Substratpumpe wird eingeschaltet, wenn ein oberer pH-Wert iberschritten, und wieder
ausgeschaltet, wenn ein unterer pH-Wert unterschritten wird (Abb. 53) (Baumgart,

1989). Auch bei diesen Versuchen bestitigt sich die Lage des pH-Optimums zwischen
6.4 und 6.5.
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Abb. 53. Rechnergefiihrte Versuchsabwicklung zur pH-Optimierung
(Festbett-Umlaufreaktor)

Eine on-line-Optimierung des Einlauf-pH bei vorab unbekanntem pH-Bereich erfordert
eine Riickkopplung zwischen der LeistungskenngréB8e (RegelgréBe) und der Stelligrofe,
um eine mogliche Schiadigung des Systems rechtzeitig erkennen und dann reagieren zu
konnen. Im Falle der pH-Optimierung konnte sie folgendermafBlen durchgefithrt werden:
In einer Mischkammer vor dem Reaktor wird das Substrat mit NaOH vorneutralisiert.

Dabei wird der Einlauf-pH graduell vom Rechner verindert. Der pH im Reaktor wird
freigegeben.

Eine Trendanalyse kann nun auf zwei verschiedenen Wegen erfolgen:

1. Ein Umsatzregler hdlt den Umsatz im Reaktor konstant. Eine Auftragung der
Pumpleistung Uber dem Einlauf-pH ergibt ein Optimum. Aufgrund der bei der
pH-Optimierung notwendigen Entkopplung der Substratkonzentration im Reaktor
vom pH-Wert kommt der pH-Wert als indirekte MefigroBe hier nicht mehr in Frage.
Stattdessen miilte die Substratkonzentration direkt gemessen werden.

2. Der Durchflufl wird konstant gehalten. Der maximale Gasstrom kennzeichnet den
optimalen Betriebspunkt (Abb. 54).

Die fur dieses Vorgehen vorauszusetzende extremale Charakteristik des Methanstroms
iiber dem pH-Wert bestitigte sich in einem rechnergeflihrten Versuch (Abb. 55 auf Seite
94). Wie der Verlauf des Methanstroms wihrend der ersten Stunden zeigt, wurde der
Versuch nicht aus dem stationédren Zustand heraus gestartet. Trotzdem ist zu erkennen,
daB der Abwirtstrend des Methanstroms durch die Erhohung des pH-Werts zunichst

92



gestoppt und dann umgekehrt wird, der Methanstrom steigt. Nach Erreichen eines ma-
ximalen pH-Wertes wurde die Natronlaugezufuhr abgeschaltet und der pH-Wert stellte
sich frei durch Auswaschen der Natriumionen ein. Bei Durchlaufen des pH-Bereichs um
6.4 zeigt sich eindeutig ein Maximum des Methangasstroms.

DurchfiuBrate

pH-Steuerung Gasstrom
optimiert Gasstrom verandertsich

konstant

Abb. 54. Strategie zur pH-Optimierung im geschlossenen Regelkreis

Fine Zu- oder Abnahme der Biomassekonzentration kann aufgrund der kurzen Ver-
suchszeitriume vernachlissigt werden. Die Substratkonzentration dndert sich zwar
wihrend des Versuchsverlaufs aufgrund der pH-abhéngigen unterschiedlichen
Substratverbrauchsraten, kann jedoch das Maximum im Methanstromverlauf nicht er-
Kliren, so dafB dieses tatsichlich auf die Variation des pH-Wertes zuriickzufiithren ist.
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12.0 Temperaturoptimierung

12.1 EinfluB der Temperatur auf das System

Die Temperatur ist eine der wichtigsten ProzeBgroBen, da sie einen starken EinfluB3 auf
die biologische Aktivitdt hat und zu ihrer Einstellung am ProzeB Energie benétigt wird
(Abb. 56).
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Abb. 56. Temperaturoptimierung

Dabei sind die Reaktionen der Mikroorganismen auf Temperaturdnderungen in Wasser
zuriickzufiihren auf Verdnderungen von Léoslichkeit (insbesondere von Gasen),
Viskositit, Dichte, Leitfihigkeit, Wasserstoffbriickenbindungen, osmotischen Effekten
von Membranen, lonentransport und Diffusion, Dipolmoment, Oberflichenspannung
und von kolloidalen Eigenschaften der Materie in Wasser (Oppenheimer, 1970).

Effekte von Temperaturinderungen auf biologische Systeme werden durch die
Arrhenius-Gleichung beschrieben. Zur Beschreibung der Temperaturabhdngigkeit des
mikrobiellen Wachstums geht man von der Uberlagerung eines Syntheseprozesses, der
neue Biomasse erzeugt, und eines Zerfallsprozesses, durch den die Mikroorganismen ge-
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schddigt werden, aus. Diese werden in unterschiedlicher Weise von der Temperatur be-
einfluft:

B E,
p=kpue BT—kypue X7 [12.1.1]
mit E, E; Aktivierungsenergie bzw. Temperaturcharakteristik fiir Wachstum bzw. Zerfall
K1 max» K2 max maximale Geschwindigkeitskonstanten fir Wachstum bzw. Zerfall

Die Aktivierungsenergie E, flir den Inaktivierungsproze der Mikroorganismen wird als
viel groBer angenommen als die Aktivierungsenergie E; fur die enzymatische Synthese.
Dabei stiitzt man sich auf experimentelle Untersuchungen iiber die Hitzeinaktivierung
von Proteinen. Die Aktivierungsenergie liegt im Bereich von 10 — 100kJmol-.

Die Temperaturspanne, in der Bakterien leben und sich vermehren, umfafit praktisch den
ganzen Bereich, in dem Wasser fliissig ist. Nach ihren optimalen Wachstumstempera-
turen unterscheidet man drei Gruppen von Mikroorganismen: psychrophile sind bei
niedrigen, mesophile bei mittleren und thermophile bei hohen Temperaturen wachsende
Mikroorganismen. Die Uberginge zwischen den Gruppen sind flieBend.

Neben ihrer optimalen Wachstumstemperatur kénnen Mikroorganismen auch bei an-
deren Temperaturen existieren. Die Vermehrung der Mikroorganismen ist allerdings auf
einen Temperaturbereich zwischen minimaler und maximaler Wachstumstemperatur
begrenzt.

Anaerobe Abwasserreinigung wird im allgemeinen bei Temperaturen zwischen 30 und
60°C durchgefiihrt (Zinder et al., 1984a; Zinder et al, 1984b). Die Frage, ob die
thermophile oder die mesophile Betriebsweise generelle Vorteile bietet, kann aufgrund
widerspriichlicher Forschungsergebnisse nicht eindeutig beantwortet werden und ist da-
her von Fall zu Fall aufgrund von Prioritdten beziiglich der Randbedingungen (Aktivi-
tdt, Stabilitdt, Hygenisierung, Wirmebedarf und ,,Sterilitét“) zu entscheiden (Wandrey
und Atvasidis, 1983).

Sinnvoll ist daher die Suche nach der optimalen Betriebstemperatur fur die jeweilige
Mischpopulation unter Beriicksichtigung der Randbedingungen, wie z. B. der Tempera-
tur des abzubauenden Abwassers.

Vorversuche bestédtigten die hohe Sensitivitdt des Prozesses beztiglich einer Temperatur-
verdnderung. Bei den in Abb. 57 dargestellten Versuchen wurde die Temperatur in Form
einer Sprungfunktion erhéht bzw. gesenkt, eine gleichméBige Gasproduktion abgewartet
und danach wieder die alte Temperatur eingestellt (Dauer ca. jeweils eine halbe Stunde).
Wenn auch nicht zu erwarten war, dafl sich die hier gezeigten Leistungssteigerungen
uber einen ldngeren Zeitraum halten lieBen, so zeigen die Verldufe dennoch, daB mit
Leistungssteigerungen bei Temperaturen tber 38°C zu rechnen ist. Als Aktivierungsen-
ergien ergeben sich flir den Riihrkesselreaktor 93KJmol-' und fur den Festbett-
Umlaufreaktor 38KJ/mol! , ein deutliches Indiz fur die beim Festbett-Umlaufreaktor
vorhandene Stofftransportlimitierung.
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Abb. 57. Leistungssteigerung bei Temperatursprungversuchen

12.2 Strategie zur Temperaturoptimierung

Die zu maximierende ZielgroBe bei einer solchen Temperaturoptimierung ist nicht un-
bedingt das Wachstum der Population, sondern die Produktivitdit des
,,Biokatalysators“. Diese beiden Temperaturen sind im allgemeinen nicht identisch, da
bei erhohter Temperatur gleichzeitig weniger Biomasse gebildet wird. Dies ist auf einen
groBeren Energiebedarf fur den Erhaltungstoffwechsel zuriickzufithren (Farrell and Ro-
se, 1967).

Bei der Bestimmung der optimalen Temperatur einer Mikroorganismenpopulation wird
aber im allgemeinen nur die optimale Wachstumstemperatur in Batchversuchen ermit-
telt. Dabei werden verschiedene Kulturen bei unterschiedlichen Temperaturen inkubiert,
die im allgemeinen mindestens 3°C auseinanderliegen. Eine andere Maoglichkeit ist die
Inkubation in einem Gradienten-Inkubator, bei dem iiber einen Metallblock ein
Temperaturgradient aufgebaut wird, so dafl feinere Temperaturstufen eingestellt werden
koénnen. Die Zellmasse wird dabei durch die optische Dichte oder durch wachstumsge-
koppelte Grofen bestimmt. Im Falle der Methanbakterien ist das die spezifische
Methan-Produktion (Zinder et al., 1984a; Zinder et al., 1984b). Die Bestimmung der
optimalen Wachstumstemperatur iiber die Methan-Produktion kann in zwei Fillen zu
Fehlergebnissen fliihren:
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DurchfluSirate Temperatursteuerung

optimiert DurchfluBrate

pH-Wert

regelt den pH-Wert und Umsatz konstant

Abb. 58. Strategie zur Temperaturoptimierung

e Bei kurzzeitiger Batch-Inkubation (kleiner als 1-2 Tage) kann es am Anfang durch
die erhohte Temperatur zu einem kurzfristigen Aktivitdtsanstieg kommen. Das in
dieser Zeit produzierte Methan tduscht erh6htes Wachstum vor (Zinder et al.,
1984a; Zinder et al., 1984b), das aber langfristig nicht gehalten werden kann. Eine
nochmalige Inkubation derselben Kultur weist dann eine niedrigere Aktivitdt auf
(Brune, 1982).

e Hohe Temperaturen kénnen zu einer weitgehenden Entkopplung von Wachstum
und Methanproduktion fithren. So wird zwar eine Methanproduktion gemessen,
dabei aber nur eine geringe Zunahme an Zellmasse erreicht (Zinder et al., 1984a;
Zinder et al., 1984b).

Alternativ dazu konnte man einen konstanten Substratflul einstellen und den Einfluf3
der Temperaturveridnderung auf den Umsatz messen. Dies wire indirekt durch die damit
verbundene pH-Anderung oder bei pH-Korrektur durch den Laugeverbrauch méglich.

Bei der hier vorgeschlagenen Temperaturoptimierung wird der pH-Wert durch den
Einsatz des oben beschriebenen parameteradaptiven pH-Reglers konstant gehalten.
Wird die Temperatur von 38°C ausgehend erhoht, steigt die Aktivitdt  der
Mikroorganismenpopulation im Reaktor. Dabei wird mehr Essigsdure umgesetzt, so dafl
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es zu einem pH-Anstieg im Reaktor kidme, wenn der Regler diesen nicht durch eine er-
hohte Zufuhr des sauren Substrats ausgleichen wiirde. Dies entspricht dann einer
meBbaren Leistungssteigerung. Damit arbeiten die Mikroorganismen bei konstantem
pH-Wert und, da keine weiteren Mittel zur pH-Korrektur eingesetzt werden, bei kon-
stanter Substratkonzentration. In diesem Fall wurde von der allgemein tiiblichen
Betriebstemperatur von 38°C ausgegangen (Abb. 58). Zur Vorgehensweise bei der
Temperaturvariation konnen zwei grundsétzlich verschiedene Strategien verfolgt werden:

e schrittweise oder
¢ kontinuierliche Vanation.

Am einfachsten auszuwerten wire die schrittweise Variation, da in diesem Falle jeder
Temperatur nach Einstellen eines stationdren Zustandes eindeutig eine Reaktorleistung
zugeordnet werden konnte und so eine Basis fur die weitere Vorgehensweise, also Rich-
tung und GroBe des nichsten Temperaturschrittes geschaffen wiirde. Als Faustregel fur
die Einstellung stationdrer Zustinde gilt eine Zeitspanne von funf Verweilzeiten. Da die
Grenze zwischen der optimalen und der maximalen Temperatur, bei der die
Mikroorganismen noch aktiv sind, sehr scharf definiert ist, miifiten in diesem Bereich
sehr kleine Temperaturschritte gewihlt werden. Uberschreitet man dabei die Maximal-
temperatur der Population, hat man sie unter Umsténden irreversibel geschadigt, so daB
ein konsequentes Halten der Temperaturen nicht ratsam ist und eine flexiblere Strategie
zum Einsatz kommen muB. Diese findet sich in der kontinuierlichen Variation der
Betriebstemperatur.

Schwierigkeiten bereitet hier die on-line Auswertung der instationdren Versuchsverldufe.
Dabei kann die aktuelle Temperatur aufgrund des Totzeitverhaltens des Prozesses nicht
dem aktuellen SubstratfluB zugeordnet werden. Vielmehr mufl die Vergangenheit des
Versuchslaufes fiir eine Beurteilung des momentanen ProzeBzustandes miteinbezogen
werden.

Wihrend die Auswertung solcher ,, Trends“ anhand von Grafiken und daraus resultie-
rende Entscheidungen vom Menschen in recht kurzer Zeit getroffen werden kénnen, ge-
staltet sich die Ubertragung solcher Verfahrensweisen auf den Rechner als sehr schwie-

rig.

Da solche ,,wissensbasierte” Systeme eine neue Qualitit der Prozefiregelung darstellen,
die immer da zur Anwendung kommen koénnen, wo starre mathematische Strukturen
flexiblen menschlichen Verfahrensweisen unterlegen sind, wurde mit der Arbeit von
Freyer (1988) die Entwicklung solcher Programme aufgenommen.

Wie oben bereits angefiihrt, darf bei der Trenderkennung nicht von einer direkten und
eindimensionalen Zuordnung zwischen Steuer- (hier: Temperatur) und Regelgrofie
(SubstratfluB) ausgegangen werden, sondern es miissen auch Giltigkeitsbereiche und
Totzeiten in die Betrachtungen miteinbezogen werden (Saranummi, 1982). Wird z.B. die
maximale Temperatur zu spét erkannt, kann es zu einer Schddigung der Kultur kom-
men; andererseits darf die Auswertung nicht so empfindich sein, daB sie durch
stochastische Effekte gestort wird.
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Es handelt sich hier also um ein nichtlineares totzeitbehaftetes System, das zudem noch
mit Schiddigungs- und Reparaturfunktionen ausgestattet ist (Fiolitakis et al., 1987).
Aufgrund dieser ,,biologischen Komponente* kommt dem on-line-Einsatz des Rechners
mit direktem Zugriff auf die Steuergréfen besondere Bedeutung zu.

Gesucht wird der Extremwert der Funktion:

Substratfluf = f( Temperatur)

In diesem Punkt ist die Steigung der Funktion also ,,Null“, es wird eine Sittigung er-
reicht.

Dazu wird innerhalb eines definierten ,,wandernden Zeitfensters“ eine lineare Regression
durchgefiihrt. Dieses Zeitfenster wird in zwei sich zeitlich nicht Uiberlappende Bereiche
unterteilt. Um zwei ,,Fiithler” unterschiedlicher Sensitivitdt zu erhalten, werden die zeit-
lichen Bereiche unterschiedlich lang gewéhlt. Dazu wird zum einen ein gréBerer Uber-
-blick liber den Versuchsverlauf ermoglicht, andererseits kann aber aufgrund der Infor-
mationen, die der sensiblere Fiihler liefert, schnell auf gefahrliche Prozeflzustinde
reagiert werden.

Die Fiuhlerbreite entspricht der Anzahl der MeBwerte, die fur die lineare Regression
verwendet werden. Die Variable ,altgrad* gibt die Steigung der Funktion
Substratfluf = f( Temperatur ) im ,alten” Fenster wieder und die Variable ,neugrad*
analog dazu die im ,,neuen® Fenster.

Die Sattigung gilt als erkannt, wenn die Steigung der Funktion einen vom Benutzer be-
stimmten Grenzbereich unterschritten hat (s. u.).

Der zweite Teil der on-line-Auswertung umfaBt eine Erkennung charakteristischer
Punkte. Dies sind die Wendepunke, bei denen der Leistungsanstieg zuvor besonders
stark war und die eine Bedeutung fur den ProzeB haben konnten. Das Abspeichern
dieser Punkte bietet sich an, da sie Informationen liber den Gesamtverlauf der Tempe-
raturerh6hung besitzen und keine groflen Datenmengen benétigen. Zur Erkennung der
Scheitelpunkte wurde eine Mustererkennung genutzt (Eberhardt, 1989).

Bei der Berechnung der linearen Regression wird gleichzeitig als Glitekriterium der line-
are Regressionkoeffizient ermittelt. Als MaB fur die Approximation der beiden
Regressionsgeraden am Scheitelpunkt wird der gewichtete Regressionskoeffizient GRK
benutzt (Eberhardt, 1988):

2— | NRK — ARK|

GRK = ( NRK + ARK) x [11.2.1]

4
mit GRK gewichteter Regressionskoeffizient
ARK Regressionskoeffizient der Steigung von ,,altgrad*
NRK Regressionskoeffizient der Steigung von ,,neugrad*
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Je néher der GRK an 1 ist, desto besser wird der Scheitelpunkt approximiert. In der
Nidhe des Scheitelpunktes ist der Regressionskoeffizient klein, erst wenn der
Scheitelpunkt erreicht ist, wird der Regressionskoeffizient maximal.

Diese Mustererkennung wiirde allerdings jeden ,kleinen* Scheitelpunkt erkennen. Um
dies zu vermeiden, wird zusitzlich die Stdrke der Amplitude untersucht. Als Maf} fur
die Amplitude wird der Quotient aus ,,altgrad® und ,,neugrad® gebildet.

Der Ablauf der Temperaturoptimierung ist in Abb. 59 dargestellt. Wird ein
Scheitelpunkt erkannt und iiberschreitet die Amplitude einen vom Benutzer vorgege-
benen Wert, wird ein charakteristischer Punkt erkannt. Wird eine Séttigung erkannt,
beginnt der Prozefl der Stabilisierung: Das Programm schaltet auf die letzten charak-
teristische Temperatur zuriick. Gleichzeitig wird die Trendanalyse verdndert. Sie erfolgt
dann bei konstanter Temperatur iiber der Zeit. Auflerdem wird das Zeitfenster vergro-
Bert. Zunidchst wird das Ende des durch die schnelle Verringerung der Temperatur ent-
stehenden Einschwingvorganges abgewartet. Erkennt die Trendanalyse bei jetzt kon-
stanter Temperatur einen Leistungsabfall, wird der Sollwert auf die néchst niedrigere
charakteristische Temperatur zuriickgesetzt. Die Stabilisierung beginnt von neuem.

Auf einen Wiederanstieg der Leistung kann mit einem erneuten Temperaturgradienten,
eventuell mit anderer Steigung oder Charakteristik, reagiert werden. Der Temperatur-
erhohung- und Stabilisierungsvorgang kann iterativ solange wiederholt werden, bis die
optimale Temperatur erreicht ist. Ausgehend von diesem Punkt kann natiirlich weiter-
hin versucht werden, mit erneutem Temperaturanstieg die Reaktorleistung zu verbessern,
was einer Extremwertregelung entspricht. Auf diese Weise kann auch versucht werden,
eine mikrobielle Population an héhere Temperaturen zu adaptieren oder ohne Verlust
der Reaktorleistung eine thermophilere zu selektieren.

Das Programm ist so ausgelegt, dal auch Benutzer ohne Programmierkenntnisse es
verwenden kénnen. Der Versuchsverlauf wird tber eine Parameterdatei konfiguriert
(Abb. 60). Sie dient als Schnittstelle zwischen Anwender und Programm. Diese Datei
wird immer dann vom Programm aufgerufen und gelesen, wenn darin eine Anderung
vorgenommen wurde. Das heifit, dal der Experimentator jederzeit wihrend der
Temperaturoptimierung alle Parameter, die den Verlauf des Programms beeinflussen,
verdndern kann.
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Abb. 59. Fluidiagramm der automatisierten Temperaturoptimierung
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(11a.) Notenbereich der Stabilisierung

Abb. 60. Parameterdatei der Temperaturoptimierung

s Funktionsweise d. Temperaturoptimierung
n = nichts;
s = suche Sattigung;
r = Stabilisierung.
1 Temperaturgradient °Ch™!
5 Zeitdauer bis automatische MaBnahmen ergriffen werden (Regelzyklen)

1-20 Fihlerbreite a/tgrad BEI DER SATTIGUNG (Regelzyklen)
21 - 30 Fihlerbreite neugrad BEI DER SATTIGUNG (Regelzyklen)

3 Scharfe bei der Wendepunkterkennung
Je hoher desto weniger Punkte werden akzeptiert.

30 Wartezeit nach Sattigung (Regelzyklen)

Notenbereich bei der Sattigungserkennung
-1000 - 0 [gh~°C1] -1,

0 - 3 - 2,
3 - 6 ” - 3,
6 - 8 ” -4,
8 - 10 ” -5,
10 - 1000 ” - 6.

1-90 Fuhlerbreite aligrad BEI DER STABILISIERUNG (Regelzyklen)
90 - 150 Fiihlerbreite neugrad BEI DER STABILISIERUNG (Regelzyklen)

240 Wartezeit bei Beginn der Stabilisierung (Regelzyklen)

ansteigende Leistung fallende Leistung

20 - 1000 [gh°C1] -1, -1000 - -10 [gh1°C-1] -1,
10 - 20 " - 2, -10 - -3 ” - 2,
M - 10 ” - 3, -3 -0 " - 3,
0 -5 ” - 4, 0 -5 " - 4,
-5 -0 ” =S, M - 10 ” - 5,
-1000 - -§ " - 6. 10 - 1000 ” — 6.

(Regelzyklus 1 min.) (Freyer, 1988)

Folgende Parameter kdnnen eingestellt werden (Abb. 60):

1.

Betriebszustand des Programms:

n: die Temperaturoptimierung ist abgeschaltet

s: die Temperatur wird erhdht; die Séttigung wird gesucht, d. h. Auswertung der
Pumpleistung iiber die Temperatur; charakteristische Punkte werden abgespei-
chert. :

r: der Stabilisierungsvorgang ist eingeschaltet; d.h. Auswertung der
Pumpleistung iiber der Zeit; bei steigender Leistung erneute Temperaturerho-
hung, vergleiche ,,s%; bei fallender Leistung Temperaturerniedrigung, weiterhin
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2. Temperaturerhhung pro Stunde in °C

3. Zeitdauer, in der der Rechner keine Entscheidungen trifft, da er auf eine Eingabe
vom Experimentator wartet, z. B. falls
e eine Sittigung erkannt wurde
¢ wihrend der Stabilisierung die Leistung fillt oder steigt.

Nach Ablauf dieser Frist handelt das Programm selbstindig. Dabei kénnen nur
Programmabldufe eingeschlagen werden, die die Bakterienkultur nicht schidigen.

4. Die Fuhlerbreite entspricht der Anzahl der MeBwerte, die fiir die lineare Regression
verwendet werden. Die Variable ,,altgrad” deckt den zeitlich weiter zuriickliegenden
Teil des Zeitfensters ab.

5. Die Variable ,,neugrad” deckt analog zu ,,altgrad“ den aktuellen Bereich des Fen-
sters ab.

6. Schirfe der Sattigungserkennung

7. Nach der Sittigungserkennung wird die Trendanalyse fur eine bestimmte Zeit abge-
schaltet. Dadurch wird vermieden, daf} direkt eine neue Sattigung erkannt wird.

8. Durch Vergabe von ,,Schulnoten®“ kann der Experimentator selber bestimmen, bei
welcher Steigung das Programm eine Séttigung erkennt. Die Angabe von Stei-
gungsbereichen fur die jeweilige Note ermoglicht es auch, unscharfe Grenzen zu de-
finieren. Da es das Ziel ist, eine Sittigung mit waagerechter Tangente bzw. den
nachfolgenden Abfall zu erkennen, werden diese Steigungsbereiche mit ,,1* gewertet,
sehr groBe positive Steigungen dagegen mit ,,6“. Der Steigung beider Variablen
waltgrad” und ,,neugrad” wird jeweils eine Note, entsprechend den oben angege-
benen Bereichen, zugeordnet. Liegt der daraus ermittelte Notendurchschnitt unter-
halb oder gleich 2.5, so gilt das Sattigungskriterium als erflllt.

9. Die Definition der Fithler bei der Stabilisierung entspricht der der Sittigungssuche.
Allerdings wird ein gro3erer Zeitbereich abgetastet.

10. Der Zeitraum bis zum Ende des Einschwingvorgangs nach dem Start der Stabilisie-
rung.

11. Bei der Uberprifung der Pumpleistung {iber der Zeit werden analog zur
Sattigungserkennung Noten vergeben. Die Kriterien fur ansteigende und abfallende
Leistung koénnen separat definiert werden. Steigungsbereiche, die zwischen diesen
Grenzen liegen, werden als konstant betrachtet.

12.3 Simulation der Temperaturoptimierung

Da das oben vorgestellte Optimierungsverfahren ohne mathematisches Modell arbeitet,
konnten die Algorithmen auch nicht mit konventionellen Simulationsmethoden getestet
werden. Der Programmtest direkt am biologischen System kam aufgrund der groflen
Zeitkonstanten des Systems und der moglichen Gefdhrdung der Biologie zunichst nicht
in Frage. Allerdings war bei den Experimentatoren genug a priori Wissen iiber das Sy-
stem vorhanden, um sein Verhalten ndherungsweise vorhersagen zu konnen.

Zur Simulation der Optimierung wurde daraufhin der Bioreaktor im Regelkreis durch
den ,,Experten ersetzt. Um die Algorithmen méglichst ohne Programmaénderung testen
zu konnen, wurde anstelle des pH-MeBeingangs ein MeQverstdrker angeschlossen, der
tiber ein Potentiometer die Simulation des pH-Werts ermoglichte (Abb. 61 auf Seite
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105).  Zur Simulation der sich im Reaktor einstellenden Temperatur wurden
Temperatur-Soll- und Istwert im MEAS-Formelinterpreter gleichgesetzt.

Durch die Verkiirzung der Zykluszeiten aller notwendigen Variablen konnten die Algo-
rithmen mit allen Entscheidungsvorgidngen innerhalb kurzer Zeit getestet werden.

DurchfiuBrate Temperaturvorgabe pH-Wert
vomRegler berechnet wird angezeigt alsReaktion des Expernten

Abb. 61. Simulation der Temperaturoptimierung durch Experten

12.4 Experimente zur Temperaturoptimierung

Bei den von Freyer (1988) durchgefiihrten Versuchen (Abb. 62) wurde die Temperatur
mit Gradienten von 0.5°Ch~! bzw. 1°Ch! erhoht. Diese groflen Gradienten wurden ge-
wihlt, um ausschlieflich den Temperatureinflufl auf die Produktivitdt der Bakterien zu
untersuchen und Wachstumseffekte vernachldssigen zu koénnen. Beim kleineren
Gradienten ist die Sittigungserkennung empfindlicher, da mehr Zeit fir ausgeprigte
Reaktionen des Systems besteht.

Die erste Sattigung wurde bei 39.5°C erkannt. Da die Leistung wihrend der Stabilisie-

rung weiter anstieg, wurde der Gradient erneut mit 0.5°Ch~! gestartet. Eine zweite
Sattigung wurde bei 42.2° erkannt.
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Zum zweiten Versuch werden zusitzlich die Gradienten- und Notenverldufe dargestellt
(Abb. 63). Man sieht, daB@ der Gradient des neuen Zeitfensters sensibler reagiert als der
des alten. Bei 47.5°C wurde der Leistungsanstieg so klein, dafl das Programm einen
Notendurchschnitt von 2.5 errechnete und somit eine Séttigung erkannt wurde. Bei
dieser Temperatur ist die Leistung des Reaktors kurzfristig etwa 65% hoher als bei
38°C. Wihrend der Temperaturerhohung wurden sieben charakteristische Tempera-
turen erkannt.

Nach Erkennen der Sattigung wurde die letzte charakteristische Temperatur eingestellt
und die Stabilisierung eingeschaltet. Da sich die Reaktorleistung im weiteren Verlauf
auf dem hohen Niveau nicht halten konnte, wurde die Temperatur immer weiter auf
niedrigere charakteristische Temperaturen zuriickgesetzt, bis sich bei 42.2°C ein stabiler
Zustand einstellte. Bei dieser Temperatur hatte sich im Verlauf des
Temperaturgradienten auch der stiarkste Leistungsanstieg gezeigt.

Die Erhohung der Temperatur um etwa 4°C auf ca. 42°C ermoglicht also, zumindest im
Kurzzeitbereich, eine Leistungssteigerung von 20% bis 30%!

43 48
l ----- charakteristisch| —gemessen
T 42 46+
Y 414 44
©
5 40 / 42
£ /
S 4o /WMW <0l
38 drrernA 38—
400 600
T -
2350 7 T 500- \\h
@ / e
2 s 30% \
: I Aol
% 300 y J’ 400-] VASa VAR VA=
£ 25%
2 &
250 300
6.5 6.5
6'3 T T T T T T T 6-3 L T T T T T T
0 5 10 15 20 25 30 35 0 5 10 15 20 25 30 35
Zeit [h] Zeit [h)

Abb. 62. Automatisierte Temperaturoptimierung
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13.0 Prozefiregelung in der anaeroben Abwasserreinigung

Die einfachste Form der Prozefregelung in der anaeroben Abwasserreinigung stellen die
pH-statischen Regler dar, bei denen der pH-Wert als Regelgrofe dient. Diese kann man

noch einmal unterscheiden in die
e pH-auxostatische und die

¢ pH-chemostatische Regelung (Abb. 64).

22 Zellstoffabrik

' ' '

pH-auxostatisch o i;pH-chemostatisch 222 rechnergerelt 5355

Titration

pH Natronlauge
i / NaOH gerogett N
’ D
hflug
__, Konstant >

Durchfiu
geregelt

] méximale Abbauleistung

pH = 6.4 e definierter Umsatz
e optimaler Einsatz der
Betriebsmittel

e Schonung der Biologie

s i Regelkriterieng i

Abb. 64. ProzeBregelung in der anaeroben Abwasserreinigung
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Bei der pH-auxostatischen Betriebsweise wird der Zuflul sauren Abwassers so geregelt,
daB ein bestimmter pH-Wert im Reaktor eingehalten wird. Dabei stellt sich aufgrund des
Sdureabbaus durch die Mikroorganismen im Reaktor ein hoherer pH-Wert als im Zulauf
ein. Zum Erreichen der gewiinschten Abbauleistungen kann eine Vorneutralisierung
sinnvoll sein. Da bei dieser Methode der ZufluB geregelt wird, muB} ein Pufferbehilter
vorgeschaltet werden, der die Schwankungen im Zulauf abfingt. Der Substratverbrauch
ermdglicht eine empirische Kontrolle der Abbauleistung.

Bei der pH-chemostatischen Betriebsweise wird genau umgekehrt verfahren. Hier wird
der SubstratzufluB konstant eingestellt und der pH-Wert tiber Korrekturmittel
(Natronlauge) im Reaktor eingestellt. Dabei besteht die Gefahr, dal die Biomasse auf-
grund einer zu grofien Durchflufrate ausgewaschen wird. Der Verbrauch an Korrek-
turmittel erméglicht hier die Kontrolle der Abbauleistung.

Bei beiden Strategien hat man keine direkte Kontrolle tiber die Abbauleistung, da mit
dem pH-Wert eine indirekte MeBgrofie benutzt wird. Die Abbauleistung muf} also zu-
sdtzlich kontrolliert werden. Erst dann kann eine Entscheidung {iber eine Anpassung der
EinfluBparameter getroffen werden.

13.1 Zustandsbeobachter und -regler

13.1.1 Prinzip des Beobachters

Abb. 635 zeigt die Funktionsweise eines mathematischen Beobachters. Dieser funktio-
niert dhnlich wie eine Parameteridentifikation (Abb. 40 auf Seite 72), hat jedoch nicht
die Bestimmung von Parametern eines ,,black box“ Modells zum Ziel, sondern die Zu-
standsgréflen des Systems. Die ZustandsgroBen sind dabei die zeitabhdngigen Grofen,
die den momentanen Systemzustand reprasentieren und deren zeitabhidngiger Verlauf in
Modellen durch Differentialgleichungen definiert wird. Bei biotechnischen Systemen,
wie sie hier diskutiert werden, sind dies im einfachsten Falle die Biomasse- und die
Substratkonzentration.

Bei der anaeroben Abwasserreinigung konnte man also versuchen, iiber die Messung des
Methangasstroms die Biomasse- und Substratkonzentration zu berechnen und danach
z.B. den Umsatz zu regeln (Zustandsregelung).

13.1.2 Beobachtbarkeitsanalyse

Das zu untersuchende mathematische Modell besteht nicht aus einem eindeutigen Zu-
sammenhang zwischen der MeBgroBe Methanstrom und der Steuergréfle DurchfluBrate,
da die zu beobachtenden Zustandsgrofien Biomasse und Substratkonzentration zwi-
schengeschaltet sind. Daher muB} zuerst gekldrt werden, ob diese Zustandsgroflen mit
diesem Modell iiberhaupt eindeutig aus dem zeitlichen Verlauf der Mellgrof3e berechnet
werden kénnen. Daraus ergibt sich die Forderung nach der ,,Beobachtbarkeit* des Sy-
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Abb. 65. Prinzip des Beobachters

stems. Ein dynamischer ProzeB heifit beobachtbar, wenn ein beliebiger Zustand (hier:
Biomasse- und Substratkonzentration) aus endlich vielen, zeitlich aufeinanderfolgenden
ProzeBeingangs- und ausgangswerten (hier: Durchflufirate und Methanstrom) berechnet
werden kann. Als notwendige und hinreichende Bedingung fiir die Beobachtbarkeit eines

nichtlinearen Systems n-ter Ordnung in der Néhe eines stationdren Punktes, bestehend
aus

Zustandsgleichung: % = fix,u) und MeBgleichung: y = h(x,u) [13.1.1,13.1.2]
mit Systemfunktion
Meffunktion
StellgroBBe
Zustandsvektor
Mefigrole

oM R X TH

muB folgende Bedingung erfuillt sein:
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ci4 =n mit 4 = o W und ¢ = )
ox ox

[13.1.3]

13.1.3 Luenberger-Beobachter

Dieser Ansatz geht davon aus, dall sich das System durch ein lineares
Differentialgleichungssystem beschreiben a3t mit
der Zustandsgleichung:

—= = AX + bu [13.1.4]
und der Mefgleichung:

y=cx [13.1.5]

Der Beobachter nutzt diese Modellvorstellung vom System und Korrigiert seine Zu-
standsschdtzungen durch die Differenz aus MefBwert und geschitztem MeBwert
(Abb. 65 auf Seite 111):

%=A§\(+bu+K(y——jz‘) [13.1.6]
Py =cX [13.1.7]

Setzt man die Schitzgleichung fir die Messung (Gl. [ 13.1.7]) in die Zustandsgleichung
(Gl. [13.1.6]) ein, ergibt sich fiir den Beobachter:

ax
dt

= (A4 — Ke)x + Ky [13.1.8]

Uber eine geeignete Wahl der Verstarkungsmatrix K muB sichergestellt werden, daf Be-
obachter und System in endlicher Zeit konvergieren.

Um den Beobachter in dieser Form einsetzen zu kénnen und damit die Entwurfskriterien
der linearen Beobachtertheorie nutzen zu kénnen, miifite das nichtlineare System

%:f(x,u) und y = h(x) [13.1.9,13.1.10]

zunichst linearisiert werden. Das System wird um einen Betriebspunkt (X(z), u(z)) durch
die Entwicklung der Taylor-Reihe und Abbruch nach dem ersten Glied linearisiert:

of of

A 2L A Au 13.1.11
MX,54) X 3,50 ou 15,0 : .
Ah(xL)zg—i [13.1.12]

X(9)
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mit Ax = X, — X(1), Au(t) = u — i

Nach Differenzieren von Ax ergibt sich

dAx _ dx)  dx(0)

dt dt dt

[13.1.13]

bzw.

dx; dx(1)  gax _ dx(1)
= a Ta - a TAMxLy [13.1.14]

Nach Einsetzen erhilt man die Differentialgleichung fur das linearisierte System:

% - 0.0 + L. %) + L] w-® (13115

X x(1), u

x(?), u

Linearisierung um einen stationiren Betriebspunkt:

Bewegt sich der ProzeB in der Nihe des stationdren Betriebspunktes, kann um diesen
linearisiert werden und das Differentialgleichungssystem nach Gl. [ 13.1.15] vereinfacht
sich wegen f{Xx(r), u(?)) = 0 zu:

ax; of ~ of ~
—_— x; —x(8) + — u—u [13.1.16]
R T U i BRRCED)
oder in Matrizenschreibweise:
dx '
dlL = AAX; + bAu [13.1.17]

Im vorliegenden Fall ergibt sich mit dem Modell aus Abb. 29 auf Seite 53 in Ubersicht-
licher Schreibweise:

X (u-D)x ' [13.1.18]
dt
ds p+p
=Sz = S)D - - ' [13.1.19]
+
Gen, = Vm VR%{;—&X= Yo x(u+ X [13.1.20]
wS)—D usX
= 13.1.21
A _HO+E X [ ]
YX/S max YX/Smax
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y u(S) +
b=[ ] c= Ygx [13.1.22,13.1.23]
usX

U

Setzt man nun das nichtlineare und das linearisierte System im gleichen Zustand auf und
laBt beide gegen den stationdren Zustand laufen, ergeben sich recht grofie Unterschiede.
Ein Beobachter, der als Systemmodell das linearisierte Modell benutzen wiirde, kénnte
als Schédtzwerte also bestenfalls auch nur diese Werte liefern (Abb. 66).

nighﬂineor stationarer Punkt

Linearisierung

0.06+ um stationaren Punkt
im 200h—Takt

0.047 im 10h—Takt

0.02- \

\ \

\

\
0.00 N

I
0.35 0.40 0.45 0.50
Biomassekonzentration [gL-"]

Substratkonzentration [mollL""]
o
o
¢
Iz é/H/\\

Abb. 66. Linearisierung des nichtlinearen Systems

Linearisierung entlang einer Trajektorie:

Alternativ zur einmaligen Linearisierung um den stationdren Betriebspunkt kann auch
entlang der Trajektorie, also der Summe aller instationiren Betriebszustinde, linearisiert
werden. Dazu werden in die Linearisierungsmatrizen immer die aktuellen Werte fiir
Substrat und Biomasse eingesetzt. Damit wird das System um den jeweils aktuellen
ProzeBzustand linearisiert. Die dabei erreichbare Genauigkeit hiingt von den zeitlichen
Absténden ab, in denen das geschieht. Abb. 66 zeigt, daB dabei beachtliche Uberein-
stimmungen erreicht werden konnen. Bei noch kiirzeren Taktzeiten verlaufen die
Trajektorien deckungsgleich.
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Niese Betrachtungen haben gezeigt, daB3 die Verwendung der linearen Beobachtertheorie
*m System nur eingeschrinkt anwendbar ist. Bei der Linearisierung um den
zn Betriebspunkt ergeben sich zum Teil beachtliche Differenzen. Obwohl sich

aucic oer der Linearisierung entlang einer Trajektorie, abhingig vom Zeittakt der

Linearisierung und vom Betriebsbereich, grofle Abweichungen ergeben, ist diese Me-

thode vorzuziehen, da der genaue stationire Betriebspunkt biologischer Systeme nicht a

priori bekannt ist.

Bei Systemen niedriger Ordnung kann man nun versuchen, den Beobachter direkt aus
den nichtlinearen Systemgleichungen zu entwickeln (Zeitz, 1977):

‘flf — A&, u) + K&, w)(y — D) [13.1.25]

Firr den Beobachterfehler erhilt man aufgrund einer Linearisierung um den momentanen
Zustand die Fehlermatrix:

O [ % — K&, u) % ] i [13.1.26]

Aufgrund der Linearisierung um den momentanen Niherungswert ist diese Matrix
zeitvariant. Durch eine geeignete Wahl der Matrix K(X, «) muB sichergestellt werden, daf3
der Beobachter asymptotisch einschwingt und dariiber hinaus schneller als das System
einschwingt. Unter bestimmten Bedingungen kénnen die Eigenwerte der Fehlermatrix
vorgegeben werden und die Matrix K wie folgt berechnet werden:

of

A, — S+ K, u)% O [13.1.27]
X

mit I Einheitsmatrix

Fiir ein System zweiter Ordnung 146t sich diese Formel noch allgemein 16sen und man
erhélt:

h + h 24— -b
= ah, fi, 2[f11C( JSi1) ] [13.1.28]
h h 24 — —-b

- ah, fp; + 1[1(22( foa)—b] [13.1.29]
mit a= 11 +f22—2/1 [13130]
b=ﬁ2ﬁ1+/12 [13.1.31]
c=htfi + hh (fo — fi) — R fn [13.1.32]

of: oh

und fix = o, und hi—a_aci'

Beim vorgestellten Luenberger-Beobachter kann das Konvergenzverhalten jedoch nur
iiber den einen Eigenwert eingestellt werden. Da die Eigenwerte des Systems sich auch
in Abhingigkeit vom Betriebszustand veridndern (Abb. 67 auf Seite 119), miifite auch
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das Einschwingverhalten des Beobachters entsprechend anpafibar sein. Diese Moglich-
keit bietet das Kalman-Filter.

13.1.4 Kalman-Filter

Beim Kalman-Filter werden die deterministischen Systemgleichungen um stochastische
Rauschterme ergénzt.

%=ﬂx) +L00) [13.1.33]

y=h(x)+ &) [13.1.34]

Dies ergibt eine andere Betrachtungsweise zur Berechnung der Schitzwerte. Dabei sehen
die Beobachtergleichungen zunichst wie oben aus:

‘ff; — R, u) + K(y — h(X)) [13.1.35]
y = h(X) [13.1.36]

Das Kalman-Filter berechnet sich nun aufgrund der Vorgaben iiber das Rauschverhalten
des Systems seine optimalen Eigenwerte selbst. Fur die Verstdrkungsmatrix ergibt sich
dabei (Stephanopoulos and San, 1984):

K=PrI%)s™ [13.1.374]

Die Kovarianzmatrix P setzt ein Rauschen auf das deterministische
Differentialgleichungssystem auf und stellt dabei ein Mafl fur die Ungenauigkeit des
mathematischen Modells dar. Die Standarabweichungen der einzelnen Zustandsgrof3en
kénnen durch Ziehen der Wurzel aus den Elementen der Hauptdiagonalen berechnet
werden und so z.B. in Grafiken miteingearbeitet werden (Gilles und Schuler, 1981). Zur
Berechnung der Kovarianzmatrix sind weitere Differentialgleichungen notwendig:

%’- — £8P + PFIR) + O — Khy(X)P [13.1.38]
Da man annimmt, dafl keine Kopplungen zwischen den Rauschtermen der einzelnen
ZustandsgréBen vorliegen, wird die Kovarianzmatrix Q symmetrisch:

411 0

Q= 0 g5,

[13.1.39]

Damit muB auch nur eine Dreiecksmatrix von P berechnet werden. Die Matrix S ver-
einfacht sich, da nur ein MeBwert vorliegt, zu:

S=s [13.1.40]

Die Werte stellen dabei die Varianzen, also die Quadrate der Standardabweichungen,
dar. Diese Rauschterme miissen vom Benutzer vorgegeben werden, sind aber anschau-
licher als die beim Beobachter zu definierenden Eigenwerte. Dabei werden die Parameter
grofler angenommen, wenn grofle Verdnderungen iiber der Zeit zugelassen werden sollen
und kleiner, wenn die betreffende GrofBe steifer gehalten werden soll.
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Im konkreten Falle heifit dies: Wenn der Methangasstrom stark rauscht, ist s grofier zu
veranschlagen, als wenn er exakt berechnet werden kann. Da s in die Verstirkungsmatrix
- hier in den Verstdrkungsvektor mit dem Kehrwert eingeht, fiihrt es bei stdrkerem
Rauschen (groBes s) zu einer geringeren Gewichtung des Beobachtungsfehlers. Den
ZustandsgroBen wird durch die Matrix Q ebenfalls eine Varianz zugeordnet. Bei dem
oben behandelten Beispiel der Beobachtung von Biomassekonzentration und
Wachstumsrate wird der Wert fir die Biomassekonzentration entsprechend kleiner an-
gesetzt als der fur die Wachstumsrate. Diese Werte wirken direkt proportional auf die
zeitliche Steigerung der Matrix P und damit wiederum auf den Verstarkungsvektor K.

13.2 Untersuchung der Anwendbarkeit von Beobachtern und
Zustandsreglern in der anaeroben Abwasserreinigung

Eine mogliche Anwendung eines Beobachters in der anaeroben Abwasserreinigung ware
die simultane Beobachtung von Substrat- und Biomassekonzentration. Die
Substratkonzentration als nicht direkt meBbare Grofe konnte dann geregelt werden.

Mit den Werten fr A (s. GL. [13.1.21]) und c (s. GL. [13.1.22]) folgt:

p—D pusX
A= B .y L usX [13.2.8]
YX/S max YX/S max
Fiir den zweiten Spaltenvektor der zu untersuchenden Matrix folgt damit [13.291:
u+ B usX
¢"A = YgG| (u+ B)u— D) — usX 3 (1 + BusX — usX(D +5——)
X/S max XS max

Der Rang der Matrix ist gleich 2, wenn ihre Determinante ungleich Null ist. Nach Aus-
multiplizieren erhdlt man:

( + BusXp#0

Das linearisierte System ist also unter folgenden Bedingungen beobachtbar:
1. u# — B also S#0

2. us#0, also keine Reaktion nullter Ordnung

3. X#0

4. p#0
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Damit ergeben sich die Beobachtergleichungen:

JAY

ax S

— x — — . — A
B (g — = DX+ K =) [13.2.4]
ds _ S A
i (Szy— S)D — rpa KtS X+ KQy-y) [13.2.5]

Die vorzugebenden optimalen Eigenwerte kénnen nun am Prozel durch Probieren er-
mittelt werden. Liegt allerdings wie hier bereits ein ProzeBmodell vor, kann man sich
die Eigenwerte des Prozesses bereits vorab ermitteln. Die Ubertragungsfunktion des
linearisierten Modells lautet:

Ay Z(4)

— —_— -1 - ———
AD c[Al—A] b=K NG [13.2.6]
mit K= b}C} -+ szz [13.2.7]
_ 211626y + anbic; — apbic;, — ay1byc
ZA)=s T _ [13.2.8]
N(/{) = /12 - (a” + a22)/1 + a11a22 - a12a21 [13-2.9]

Der Nenner stellt das charakteristische Polynom des Systems dar. Seine Nullstellen sind
die Eigenwerte des Systems, sofern sie sich nicht durch Nullstellen des Zahlers wegkiir-
zen.

Als charakteristisches Polynom erhélt man:

usX

YX/S max

usX

YX /S max

A au+ )+ (u+p)=0 [13.2.10]

Vernachldssigt man den Erhaltungsstoffiwechsel (f = 0), ergeben sich direkt die reellen
Eigenwerte:

psX

YX /S max

/11=—,Ll. ).2—-_— [13.2.11,132.12]

Negative Eigenwerte bedeuten, dall das System auf einen stationiren Zustand hin
konvergiert, und dies um so schneller je kleiner sie sind. Treten imaginire Teile beim
Eigenwert auf, wie bei diesem System unter Beriicksichtigung des Erhaltungsstoffwech-
sels, bedeutet dies eine Schwingungsfahigkeit des Systems (Abb. 67 auf Seite 119).
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Abb. 67. Eigenwerte

Anhand von Simulationen soll die Durchfithrbarkeit am realen Proze3 untersucht wer-
den.

Der Regler wird dhnlich dem pH-Regler aus ,,Reglerentwurf* auf Seite 78 wie folgt de-
finiert:

J=(Stk+ 1) — S,,p)* + Q*(D(k) — D(k — 1))* [13.2.13]

Setzt man fiir die Substratkonzentration die sich aus der Differenzengleichung

=0 _ 5y~ SRNDW) = v g o

X(k) [13.2.14]

T, * Ko+ S(k)
ergebende Formel fur S(k + 1) ein und optimiert nach ag{k) =0, ergibt sich flr die
einzustellende Durchflufirate:

S(k
DUk = 1@ + (s oy KT+ Sy SRS = SN

D(k) =

o
0 +(So - ST L]

Abb. 68 zeigt die Simulation einer solchen Regelung auf einen Umsatz von 80%. Die
langen  Einschwingzeiten sind auf den schlechten Startwert flir die
Biomassekonzentration und die nur begrenzten Anpassungsmoglichkeiten des Beobach-
ters Uber seinen Eigenwert zuriickzufuhren. Die Einstellmoglichkeiten des Eigenwertes
erwiesen sich bei den Simulationen als sehr einschriankend. Ein etwas groflerer Eigen-
wert fiihrt zu noch lingeren Einschwingzeiten, ein kleinerer Wert zu iiberaus starken
Schwingungen und zur Divergenz. Eine Anwendung der vorab berechneten Systemei-
genwerte war damit nicht moglich.
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Abb. 68. Zustandsregelung mit dem Luenberger-Beobachter
(4=-0.03)

Diese Regelung wurde allerdings mit einem Systemmodell erreicht, das noch a priori
Wissen in Form der Parameter (Sz, Ymax Yx/s mexs Ks, Tmax, f) enthilt, die jedoch in den
meisten Fillen nicht bekannt sind oder sich aufgrund der Umgebungsbedingungen ver-
dndern kénnen. Daher muB versucht werden, die Substratkonzentration ohne Modell-
vorstellung fur die Wachstumsrate zu bestimmen. Dies kann iiber eine Bilanzierung des
Biogasstromes geschehen (s. ,,On-line Berechnung der Substratkonzentration® auf Seite
127). Mit Hilfe des Beobachters kann aber versucht werden, die Biomassekonzentration
zu berechnen.
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Beobachtung von Biomassekonzentration und Wachstumsrate mit dem Luenberger-

T4
zunichst versucht werden, die Biomassekonzentration und die
V. . - zu beobachten. Die Wachstumsrate wird dabei als weitere Zustands-
grolse ... . «..i einer ,zeitvarianten Konstante“ eingefiihrt:
4X _ o —Dyx [13.2.16]
di
du
o = [13.2.17]
GCH4= YG/X'U'X [13.2.18]
c"=Ysulu X] [13.2.19]
_[#-D
A= [ 0 0 [13.2.20]
X
R K #0 13.2.21
ang[u(# - D) pX ] [ 1
Unter der Voraussetzung uDX+#0 ist das System also beobachtbar.
Fiir die Determinante zur Bestimmung der Eigenwerte des Beobachters folgt:
A—=(u—D)+ K Ygxu —X+KYgxX| _
=0 13.2.22
Ky Y xn A+ K YgixX L ]
Daraus lassen sich die Verstarkungsfaktoren ermitteln:
,12
I - —_— K=———F+ 13.2.23,13.2.24
l YG/X [ + ] 2 YG/XDX [ :]
Damit lauten die Beobachtergleichungen:
' D)X + K,(Gey, — G [13.2.25]
dt (ﬂ ) 1 CH, CH) oo
du
P Ky (Gen, — GCH,,) [13.2.26]

Abb. 69 zeigt einen Simulationsverlauf. Dabei wurde zur Simulation des Systemver-
haltens das bekannte Modell benutzt. Die Durchflufrate wurde durch ein vierstelliges
Schieberegister verstellt. Man erkennt deutlich, daBl ein stdrkerer negativer Eigenwert
das Beobachterverhalten beschleunigt. In diesem Falle lieB sich allerdings durch An-
passung des Eigenwertes in der Simulation keine Konvergenz erreichen, was natirlich
auch auf die Wahl der Systemparameter zurlickzufithren sein kann.

In diesem Falle wire es sicherlich von Vorteil, wenn man die Konvergenz der Zu-
standsgroBen unabhdngig voneinander einstellen konnte, in diesem Falle die Schitzung

13. ProzeBregelung in der anaeroben Abwasserreinigung 121



der Biomassekonzentration steifer als die der Wachstumsrate. Diese Méglichkeit bietet
das Kalman-Filter.

---- Beobachter

— Modell
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— ‘ [—“
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® o o
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Abb. 69. Beobachtung von Biomassekonzentration und Wachstumsrate mit dem Luenberger-
Beobachter
(A=—10"%-10-3,—-0.5 x 10-3)
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Beobachtung von Biomassekonzentration und Wachstumsrate mit dem Kalman-Filter

70 auf Seite 125 zeigt anschaulich die Wirkungen der verschiedenen in ,,Kalman-
" Seite 116 erlduterten Rauschanteile. Die Parametervariationen wurden fol-
e .iten durchgefiihrt:

Simulation 1 2 3 4 5
Varianz der Biomassekonzentration | 0.0 0.001 0.1 0.001 0.001
Varianz der Wachstumsrate 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
Varianz des Methanstroms 0.01 0.01 0.01 0.01 1.0
verrauschter Methanstrom nein nein nein ja ja

Wiéhrend die Varianz der Wachstumsrate bei allen Simulationsldufen konstant gehalten
wurde, wurde die der Biomassekonzentration variiert. Man erkennt deutlich, daf3 dies
kaum einen EinfluB auf die Konvergenz der Wachstumsrate hat, sich die der
Biomassekonzentration also unabhéngig davon anpassen 148t. Bei allen unverrauschten
Simulationen verlaufen der ,,gemessene” und der berechnete Methanstrom nach kurzer
Zeit kongruent, so daB sie grafisch nicht zu unterscheiden sind.

Die beiden letzten Simulationen zeigen, dafl das Konvergenzverhalten der beobachteten
Zustandsgrofen unabhingig vom Rauschverhalten der Mefgro3e (hier: Methanstrom)
durch Anpassung der Varianz beibehalten werden kann. Die Annahme einer grofleren
Varianz des Methanstroms bewirkt eine deutliche Glidttung der geschitzten Grofen.

Weiterhin konnen die Anfangsbedingungen der Kovarianzmatrix P (Gl. [13.1.38] ) an
den ProzeB angepaB8t werden. Bei den oben dargestellten Simulationen wurden diese zu
,Null“ gesetzt. Durch Zuordnen eines grof8eren Wertes kann den einzelnen Zustands-
groflen eine Unsicherheit bei der Schédtzung des Anfangszustandes zugeordnet werden
und so die Anfangskonvergenzgeschwindigkeit jeder einzelnen GroBe selektiv beeinflufit
werden.

Wie oben erwdhnt lag bei den bereits durchgefiihrten Versuchen sehr starkes
Wandwachstum vor, so daf3 beim Einsatz dieses Beobachters am realen Prozef3 mit
Schitzfehlern zu rechnen ist. Wie die folgende Rechnung zeigt, wirkt sich diese zusitz-
liche Biomasse aber nur auf die Schdtzung der Wachstumsrate und nicht auf die der
freien Biomasse aus:

System ‘ Beobachter
d;‘;" = (u—D)Xz + uXr d;‘;" = (i —D)Xz [13.2.27,13.2.28]
mit  Xg fixierte Biomasse

Xr freie Biomasse
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Abb. 70. Beobachtung von Biomassekonzentration und Wachstumsrate mit dem Kalman-

Filter (Simulation)
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au di _

=0 = 2. 2.
7 0 [13.2.29,13.2.30]
o+ Xp) Geng = YohX [13.2.31,13.2.32]
Im stw... ....a Zustand ergibt sich fur die Wachstumsraten:
— XR Jy ov—
u=D X1 X p=D [13.2.33,13.2.34]
Also u<p.

Damit folgt aus der Gasbilanz fur die Biomassekonzentrationen:

GCH4 & GACHA
X= X= 13.2.35,13.2.36
YexD YexD L 1
Also X=X,

Die wahre Biomassekonzentration kann also trotz des falschen Modells abgeschitzt
werden. Dies konnte auch in dynamischen Simulationen bestdtigt werden (Abb. 71).
Am realen Prozefl allerdings diirfte die Bestimmung der freien Biomasse bei Vorliegen
von Wandbewuchs nur von akademischem Wert sein.

Beobachtung der Konzentrationen von freier und immobilisierter Biomasse und der
Wachstumsrate

Hier wird die fixierte Biomasse als weitere ,,zeitvariante Konstante* eingefiihrt:

ax

df = (u— D)Xg + nXy [13.2.37]
dXy

P 0 [13.2.38]
du

7 =0 [13.2.39]
Gen, = You(Xg + Xp) [13.2.40]

u—D p Xp+ X
cT=[u pu Z] A= 0 0 0 [13.2.41,13.2.42]
0o O 0
1 1 1
Das Ausmultiplizieren der Determinante {u—D u pu hat zum
pu—Dypy p—-D

Ergebnis, daBl das System unter der Voraussetzung D+#0 beobachtbar ist. Man kdnnte
also durch diese ProzeBbefragungstechnik und eine exakte Gasanalytik bei bekannter
Ertragskonstante Y;» die Biomassekonzentration berechnen und dabei sogar zwischen
freier und fixierter Biomasse unterscheiden.
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Abb. 71. EinfluB des Wandwachstums auf die Beobachtung von Biomassekonzentration und
Wachstumsrate mit dem Kalman-Filter (Simulation)
(Varianzen wie beim 5. Versuch aus Abb. 70, aber mit 5gL-! Wandbewuchs)

Trotz der Tatsache, daBl theoretisch unendlich viele ZustandsgroBen aus einer einzigen
MefBgroBe bestimmt werden konnen, fihrt dies im praktischen Einsatz nicht zum Ziel,
da die zu intensive Nutzung einer begrenzten Informationsdichte zwangsliufig zur
Destabilisierung fithren muf.

13.3 On-line Berechnung der Substratkonzentration

Die Substratkonzentration kann mit Hilfe eines Beobachters, wie schon dargelegt, nicht
ohne eine Aussage iiber die zugrunde liegende Kinetik oder weitere Messungen berech-
net werden. Sie kann allerdings bei bekannter Substratkonzentration im ZufluB iiber
eine Bilanzierung des Biogases berechnet werden. Dabei darf nicht vergessen werden, daf3
diese Art der Substratberechnung keine Beobachtung im klassischen Sinne darstellt, da
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nicht alle zur Verfligung stehenden Informationen zur Berechnung genutzt werden.
“ die Nichteinbeziehung der Differenz aus berechnetem und gemessenem Methan-
- »~ine schnelle Konvergenz der berechneten Substratkonzentration nicht er-

Aus der Differentialgleichung fiir die Substratkonzentration

U)X das

—d} = (Sz,— S)D — Yos bzw. = (Sz.— S)D —r(S)X [13.3.1]
und der MeBgleichung
SHX
Gen = ViV ;‘,( X . Gen= VaVar(S)X [13.3.2]
X/S max
folgt nach Einsetzen
Gen(D)
d CH
_‘_lf_=(52u_s)p_ = ;/R [13.3.3]
m
Nach Integration von
St *Gen (1)
ds _ CH,
J‘ S, —SD -—J 7 dr [13.3.4]
S(t=0) 0

folgt unter der Annahme, daB3 Gcg, () fur hinreichend kurze Zeiten konstant bleibt, die
folgende Beziehung fuir D0

 Clr— —D? ___CH, _ _—Dr
S(O)=S(t=0)e" " +(Sz, DV Ve 1 —e™) [13.3.5]
und fur D =0:
Gen,
S(t) = S(t=0) — vV t [13.3.6]

oder in der zeitdiskreten Schreibweise:

fir D+0: St = SiePM + (Sz — ﬁ )(1 — e-2T) [13.3.7]
A A G
und fiir D = 0: Si=Si1——=T, [13.3.8]
VoVa

Man erkennt, daBl der EinfluB des Schitzfehlers fur die Anfangskonzentration
exponentiell mit der Zeit abnimmt, in jedem Fall also Konvergenz gewéhrleistet ist.

Im Falle kurzer Zykluszeiten kann die Differentialgleichung auch direkt durch
Rechteckintegration in eine Differenzengleichung tiberfithrt werden:

A A A GCH4
S(k) = Stk — 1) + [(SZ,,—S(k— Dw_TVR]T" [13.3.9]
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Bet dem in Abb. 72 auf Seite 130 dargestellten Experiment wurde der gemessene Me-
thanstrom iiber drei Korrekturfaktoren angepaf3t (Baumgart, 1989):

GCH4= k1k2k3GCH4 [13-3.10]

AV,
ky = G [13.3.11]
T,) Gu

Gy  vom MassendurchfluBmesser gemessener Gasstrom
Ve  durch die Gasuhr gemessenes Gasvolumen

Zur Berechnung dieses Faktors wird die Gasuhr in unregelméfligen Abstdnden abgelesen
und der Wert als ,,offline-Wert“ ins MEAS eingegeben. Der Wert sollte moglichst ,,1¢
sein  und stellt ein  Gltekriterium fur die  Langzeitgenauigkeit  des
Massendurchflulmessers dar.

CSB,,

k2=m=0.72 [13.3.12]

Dieser Korrekturfaktor beriicksichtigt die Mischzusammensetzung des Abwassers. Da
die Bilanzen fiir Essigsdure als Referenzkomponente aufgestellt wurden, wird {iber diesen
Faktor der Biogasanteil abgeschitzt, der auf die Umsetzung der Essigsdure zuriickzu-
fuhren ist.

ks(1y) = ky(1y) + K(S(t;) — Sgem(t1)) [13.3.13]

Uber diesen Faktor wird die Substratbilanz an Laboranalysen angepaf3t. Dabei wird die
zum Zeitpunkt 7, geschitzte Essigsdurekonzentration §(t,) anhand der durch eine
gaschromatographische Analyse ermittelten Konzentration S,..(#;) berpriift. Treten
hier Abweichungen auf, fiihrt dies tiber den Verstarkungsfaktor K zur Anpassung des
Faktors 4.

Der Regler wurde analog zu Gl. 13.2.27 entwickelt:

Gk)cn, A
Dk — 1O + (—= To + Ssonr— SKNSo = ST,
D(k) - m' R

- 3 [13.3.14]
Q* +(So— S(k)’Ts

Renard et al. (1988) arbeiten nach einer vergleichbaren Vorgehensweise, stiitzen ihr
Modell jedoch auf CSB-Analysen, die streng im 2-Stunden-Takt genommen werden.
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13.4 Experimentelle Anwendung

-+ Adava=stellten Versuchsverlauf sollte die Substratkonzentration auf einen Wert von
a. 80% Umsatz) geregelt werden. Der SteligréfBengewichtungsfaktor Q

W auf 0 eingestellt, spater wegen der auftretenden starken Schwingungen
aut « der drei wiahrend des Versuchszeitraums im Labor analysierten Proben
zeigen . starke Abweichung zwischen der geschédtzten und der gemessenen

Substratkonzentration. Der Faktor k; wurde bei diesem Experiment noch nicht ange-
paBt. :
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Abb. 72. Bilanzierung und Regelung der Substratkonzentration
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Abb. 73. Bilanzierung und Regelung der Substratkonzentration

130



Die Biomassekonzentration und die Wachstumsrate wurden spéter iiber das Kalman-

Firer geschdtzt. Hier ergab sich eine recht gute Ubereinstimmung zwischen Schitzung

' Messung. Auch bei der Wahl eines anderen Startwertes als 0.6gL-! fir die ge-

"~ assekonzentration konvergierte der Verlauf mit der Zeit gegen diesen Wert.

satz des Kalman-Filters auch schon bei sehr wenigen MefBlpunkten

lc: . .aswertung der von Tretter (1987) durchgefiihrten und in Abb. 34 auf

Seite .» dargestellten instationédren Versuche. Als Datenbasis flr die Auswertung

in Abb. .. diente der jeweils Giber einen Tag gemittelte Wert fiir den Gasstrom. Als

Startwert fur die Schédtzung der Wachstumsrate wurde die aktuelle Durchflufirate ge-
wihlt:

a=D

Der gemessene Methanstrom wurde als 57% des gemessenen Gesamtgasstroms ange-
nommen (s. Gl. 8.3.5). Der Startwert fur die Schitzung der Biomassekonzentration
wurde aus dem aktuellen Biogasstrom berechnet:

0.57G

=200
YG/X#

Beim Versuch I zeigt sich eine ausgezeichnete qualitative Ubereinstimmung zwischen
Messung und Rechnung, so dal man auch von einer realistischen Berechnung der
Wachstumsrate ausgehen kann. Vergleicht man die hier berechneten Wachstumsraten
mit der in Abb. 29 auf Seite 53 fir dasselbe System durch stationidre Versuche be-
stimmten, liegen sie im selben Bereich (Abb. 74 auf Seite 133). Die dabei auftretende
exakt geschlossene Hysterese stimmt sehr gut mit der theoretischen Betrachtung iiberein,
daB eine hohere Substrateingangskonzentration nur eine héhere Substratkonzentration
im Reaktor, aber keine héhere Biomassekonzentration bewirkt (s. auch Abb. 31 auf
Seite 54).

Beim Versuch II zeigt sich, wie schon in Abb. 34 auf Seite 59, eine sehr schlechte Kor-
relation mit den MeBBwerten.

Die Schitzung der Biomassekonzentration in Versuch III deckt sich sehr gut mit den

MeBwerten, wiahrend die berechnete Substratkonzentration nur sehr langsam gegen die
Messungen konvergiert.
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13.5 On-line Charakterisierung technisch realer Substrate

13.5.1 Konzept zur on-line Charakterisierung technisch realer Substrate

Falls es aufgrund von Schwankungen in Menge und Zusammensetzung oder von Stor-
féllen zu fur die Biologie kritischen Zustinden im Abwasserreaktor kommen kann, sollte
ein Puffertank vor den Reaktor geschaltet werden. Sein Volumen wird in der Regel so
ausgelegt, dafl er eine halbe Verweilzeit des Abwasserreinigungsreaktors bevorraten
kann. Der Puffertank wird im Normalbetrieb kontinuierlich durchstréomt, aber nur zu
einem bestimmten Prozentsatz gefiillt. Dadurch erhéht sich die ,,Vorwarnzeit“ fiir die
Reaktorbiologie. Im Stdrfall kann das Restvolumen des Puffertanks zur Zwischenspei-
cherung des biologisch bedenklichen Abwassers genutzt werden. Dann muB entschieden
werden, ob der Inhalt nach der Verdiinnung in den Reaktor gepumpt werden kann oder
auf andere Weise z.B. durch Verbrennung ,,entsorgt* werden mufl (Abb. 75).

Im Puffertank vorgenommene Abwasseranalysen verschaffen einen zeitlichen Vorsprung
und damit die Moglichkeit zur vorbeugenden Reaktion, bevor ein toxischer Stof den
Reaktor erreicht. Als Analysen werden tiblicherweise Messungen beziiglich eines Sum-
menparameters wie CSB sowie weitere Konzentrationsmessungen vorgenommen. Unbe-
kannte oder nicht meBbare toxische Komponenten kénnen damit aber nicht ermittelt
werden. Biologische relevante Parameter kénnten mit einem System gewonnen werden,
das ein Abbild der groBen Anlage in verkleinertem MaBstab darstellt. Als Reaktor sollte
aufgrund der kiirzeren Ansprechzeiten ein Festbett- oder ein Wirbelschichtreaktor ver-
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Abb. 75. FlieBschema einer Abwasserreinigungsanlage

wendet werden. Die folgenden Versuche wurden mit dem Festbett-Umlaufreaktor
durchgefuhrt, fur den realen Einsatz wiirde sich eher ein Wirbelschichtreaktor empfeh-
len, zum einen aufgrund der noch héheren Raumzeitausbeuten und zum anderen auf-
grund des besseren Langzeitverhaltens (kein Zuwachsen).

Im folgenden soll untersucht werden, welche Vorwarnzeiten durch ein solches Vor-
kosterkonzept erméglicht werden.

Nach Aufprigung eines Sprungs mit der Hohe ,,1“ am Eingang des Pufferbehilters
koénen nach Bilanzierung die Ubergangsfunktionen berechnet werden:

Puffer und Vorkoster:

dl

Tlf’=(1_1P)DP [13.5.1]
mit  Jp Ubergangsfunktion im Puffer
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Nach Trennung der Variablen kann Gl. [ 13.5.1] integriert werden:

IP= 1 —e_DPt

[13.5.2]

Reaktor: Bei der Ubergangsfunktion fiir den Reaktor muf3 der vorgeschaltete Puffer

mitberticksichtigt werden:

dl -
i =p—IDp=(1- " — Ip)D,
mit Iy Ubergangsfunktion im Reaktor

Daraus folgt die inhomogene Differentialgleichung:

dl
Tf + IgDg = Dg(1 — ¢~ P

Fir die homogene Differentialgleichung

dly
7[‘— + IRDR - 0

folgt nach Trennung der Variablen:

Ip=ce

Nach Variation der Konstanten (c—c(?)), Einsetzen in die

Differentialgleichung und Integration nach Trennung der Variablen folgt:

. D Dx
= ~ DRt . p— Dt
fur D}ﬁéDp IR 1+ DR— Dp 4 - — Dp e PP
fur DR=DP IR= 1 —(1 +DRf)€"DRt
Die Gleichungen lauten dimensionslos:
fiir Puffer und Vorkoster:
1=
I P= l —e ¢ R
fiir den Reaktor:
fire=1: In=1—(1+7Tg)e" ™R
fir e#1: IR=1—8j1 z;R-i- _1 e "R
. Dpr o . e
mit ¢=—— Verweilzeitverhaltnis
Dp
Tr = Dpt dimensionslose Reaktorverweilzeit

[13.5.3]

[13.5.4]

[13.5.5]

[13.5.6]

inhomogene

[13.5.7]

[13.5.8]

[13.5.9]

[13.5.10]

[13.5.11]

Abb. 76 zeigt zwei Verldaufe der Ubergangsfunktionen bei unterschiedlichen

Verweilzeitverhiltnissen.
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Die Ubergangsfunktion des Puffers reagiert wesentlich sensibler auf eine Anderung der
Verweilzeitverhiltnisse als die des Reaktors. Dies hat zur Folge, daB die zeitliche Dif-
ferenz zwischen gleichen Werten der Ubergangsfunktion in Puffer und Reaktor, repri-
sentiert durch den Abstand der beiden Kurven, nicht nur vom Verweilzeitverhiltnis,
sondern auch von der flir eine Schiddigung der Mikroorganismen notwendigen Hohe des
toxischen Stofles im Reaktor abhingt. Dabei nehmen die Vorwarnzeiten fir schwach
toxische StoBe (groBer Wert der Ubergangsfunktion fir Schadigung notwendig) mit zu-
nehmendem Verweilzeitverhdltnis sogar ab. Bei stark toxischen St6Ben (kleiner Wert
der Ubergangsfunktion fur Schidigung notwendig) sind auch bei sehr groflen
Verweilzeitverhiltnissen  allenfalls  Vorwarnzeiten von ca. einer halben
Reaktorverweilzeit erreichbar, vorausgesetzt, daf zur Detektion eines toxischen StoBes

die gleiche Konzentrationshéhe notwendig ist, wie zur Schidigung des Systems
(Abb. 77).

Ein Vorkoster sollte in der Lage sein, folgende Informationen zu liefern:

e Substratkonzentration am Eingang
e  Aktivitdt der Biomasse
¢ Toxizitdt des Abwassers

Es sind allerdings auch Hybridlosungen denkbar, etwa dergestalt, daB die
Substratkonzentration parallel dazu konventionell gemessen wird und diese Information
in den Auswertungsalgorithmus miteinflieBt. Eine weitere M 6glichkeit ergibt sich, wenn
man den Vorkoster-Reaktor hauptsichlich mit einem Referenz-Abwasser definierter
Zusammensetzung beschickt und nur intermittierend das reale Abwasser aufgibt, oder
diese Strdme so mischt, daB} sich immer ein definierter Biogasstrom ergibt. Dabei miifite
allerdings sichergestellt werden, daB3 die Mikroorganismenpopulation noch mit der des
realen Reaktors Ubereinstimmt. Dies konnte durch eine regelmiflig vorgenommene
Animpfung aus dem groBen Reaktor geschehen.
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13.5.2 [Experimente zur on-line Charakterisierung technisch realer Substrate

Die Experimente wurden zur Erzielung kiirzester Antwortzeiten im Festbett-
Umlaufreaktor durchgefiihrt. Ziel war es, die Substratkonzentration im Eingang, sowie
ein MaB} fur die Aktivitdt des biologischen Systems und die Toxizitdt des Abwassers zu
bestimmen. ‘

Durch Anwendung instationdrer Befragungstechniken kénnen die zur Gewinnung von
Informationen notwendigen Zeiten stark minimiert werden. So kann z.B. die
Wachstumsrate alternativ zu der in ,,Mathematisches Modell zur ProzeB8simulation® auf
Seite 49 dargestellten Methode der sequentiellen Einstellung stationérer Betriebspunkte
im Chemostaten durch eine fed-batch Technik im Turbidostaten bestimmt werden.
Dabei wird die Biomassekonzentration photometrisch kontrolliert und durch abwech-
selndes Ein- und Ausschalten der Substratpumpe definiert zwischen zwei Grenzwerten
verdndert. Aus dem Anstieg der Biomassekonzentration wihrend der Batch-Phase und
der Zeit bis zum Erreichen der oberen Biomassekonzentration kann die Wachstumsrate
berechnet werden (Veres et al., 1981). Statt der Biomassekonzentration kann z.B. auch
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die Substratkonzentration gemessen werden oder als indirekter Mef3wert der pH-Wert,
was sich im vorliegenden Falle anbietet.

Dazu wurde das System abwechselnd diskontinuierlich (Batch) und kontinuierlich be-
trieben. Wihrend des kontinuierlichen Betriebs wurde Abwasser in den Reaktor ge-
pumpt, bis ein unterer pH-Wert unterschritten wurde. Nach Abschalten der Pumpe
wurde im Batch-Betrieb gewartet, bis ein oberer pH-Wert iiberschritten wurde, um dann
wiederum die Substratpumpe einzuschalten. Wéhrend beider Phasen wurde der Me-
thangasstrom aufgezeichnet und aufsummiert, so da3 die Gl. [[13.3.7] und [13.3.8]
angewandt werden kénnen:

. . . . G Hau
kontinuierlicher Betrieb S, = S,ePTu 4 (Sz, — — N1 — e~PT)
DV, Vx
. G
Batch-Betrieb: So=S,~ DT,
VaVr
Setzt man ineinander ein, ergibt sich
GCH u GCH 0 -DT,
S,=Sz,— T, £ [13.5.13]
u u DVmVR VmVR 0 1—e DTu
Geny Gey oTo 1
S,=S,,— ——— [13.5.14]
¢ “ DVm VR Vm VR 11— e-—DTu

oder abgekiirzt:

S,=S,,—AS,

S,=S,,—AS,
mit  Gcpago wahrend des Batch-Betriebs produzierter Methanstrom

Gy wahrend des kontinuierlichen Betriebs produzierter Methanstrom

T, Zeitdauer des Batch-Betriebs

T, Zeitdauer des kontinuierlichen Betriebs

S, Substratkonzentration beim oberen pH-Wert

Sy Substratkonzentration beim unteren pH-Wert

Fiir die gemessene pH-Wert-Differenz kann man schreiben:

H,
ApH =g i
(2]

Nach Einsetzen fiir die Wasserstoffionenkonzentration folgt (s. Gl. [ 8.6.16]):
Acg —(Z* + Nah)

ApH=1
T e —(Z* + Na)

[13.5.15]

Die Summe der unbekannten Ionenkonzentrationen Z+ + Na* 148t sich aus der Titration
des Abwassers auf den Eingangs-pH-Wert berechnen:
KAC

Z* + Na* =S, —=——
‘ H‘Z’.u'i'KAc

Zu
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Nach Einsetzen und Aufl6sen ergibt sich:

o _ 10°°7AS,, — AS, H}, +K,,
a 10%H _ | HE,

[13.5.16]

Es handelt sich bei der hier vorgestellten Befragungstechnik im Prinzip also quasi um
eine repetitive Titration mit ,,biologischer Riicktitration®.

Um das Konzept mit unterschiedlichen Substratkonzentrationen testen zu koénnen,
wurde das Abwasser mit Sz, = 0.36molL-' (= 100%) auf Sz, = 0.24dmolL-' (=67%) und
Sz, =0.19molL~! (= 53%) verdunnt. Rechnet man diese Konzentrationen entsprechend
Gl. [13.3.12] auf eine CSB-dquivalente Essigsdurekonzentration hoch, ergeben sich
folgende Werte:

100%: 0.51molL™!
67%: 0.34mol L™
53%: 0.27mol L

Abb. 53 auf Seite 92 zeigt den Verlauf eines solchen Experiments und Abb. 78 zeigt die
Gesamtauswertung aller Versuche. Dabei liegen den Experimenten mit
100%-Substrateingangskonzentration 20-Versuchstakte zugrunde, dem Versuch mit
100%-Pumpenleistung 40 Takte. Der Versuch mit 67%-Substrateingangskonzentration
wurde ebenfalls 40 mal getaktet. Den  Versuchen mit 53%  der
Substrateingangskonzentration liegen jeweils 15 Takte zugrunde. Dargestellt und durch
Linien miteinander verbunden sind jeweils die Mittelwerte der bei den einzelnen
Pumpenleistungen durchgefihrten Versuche. Uber jeder Pumpenleistung wurde dariiber
hinaus die Standardabweichung iiber die jeweils 15-40 Takte aufgetragen.

Bei der Auswertung der Versuche ergibt sich kein einheitliches Bild. Die Hoéhe der
Substrateingangskonzentration kann gut aus den Versuchswerten berechnet werden, wie
die unterste Bilderreihe im Vergleich zeigt. Innerhalb der einzelnen Versuchsblocke zu
einer Substratkonzentration bleiben die Methanmenge und die Taktzeiten im Batch-
Betrieb konstant. Dies war zu erwarten, da die umzusetzende Menge an Essigsdure zwi-
schen den beiden pH-Werten wihrend der Batch-Phase immer dieselbe sein mufl. Da
sich die Aktivitdt der Mikroorganismen nicht durch die wiederholte pH-Variation ver-
andert, bleibt auch die Zeitdauer der Batchphase konstant.

Die Zeitdauer des kontinuierlichen Betriebs und die dabei produzierte Gasmenge nehmen
mit der Erh6hung der Pumpenleistung ab, wie es zu erwarten war.

Vergleicht man z.B. die MeBwerte bei 100% der Pumpenleistung und den verschiedenen
Substrateingangskonzentrationen, ergibt sich kein einheitliches Bild. Die Zeitdauer des
kontinuierlichen Betriebs nimmt erwartungsgemaf mit geringerer
Substrateingangskonzentration ab, jedoch nimmt die Zeitdauer des Batchbetriebs zu.
Die jeweils produzierten Methanmengen liegen in der gleichen Grofenordnung. Diese
Versuche wurden in einem zeitlichen Abstand von mehreren Wochen durchgefuhrt, so
daBl sich die Dynamik des Systems aufgrund des Zuwachsens des Festbett-
Umlaufreaktor gedndert hat.
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Abb. 79 zeigt die Korrelation zwischen berechneter und wahrer Substratkonzentration.
Dabei ergibt sich folgender Zusammenhang:

Sper = 1.55 Sy — 0.18molL ™ [13.5.17]
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Abb. 79. Korrelation zwischen berechneter und wahrer Substratkonzentration

Die in Abb. 78 dargestellten Experimente wurden im eingeschwungenen Systemzustand
durchgefiihrt. Abb. 80 auf Seite 142 zeigt Experimente, bei denen direkt zwischen den
verschiedenen Substratkonzentrationen umgeschaltet wurde. Dabei wurden die berech-
neten Substratwerte noch tiber die Eichgerade Gl. [ 13.5.18] auf die vorgegebenen Werte
hochgerechnet. Neue Substratkonzentrationen kdnnen demnach also innerhalb von 2
Takten zuverlédssig vorausgesagt werden.
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Beim Umschalten auf ein Abwasser, das zwar die gleiche Substratkonzentration, aber
zusdtzlich eine  toxische @ Komponente enthilt, sollte die  berechnete
Substratkonzentration konstant bleiben, eine verldngerte Batch-Zeit aber einen Hinweis
auf die Toxizitdt des Abwassers liefern. Dazu wurden Versuche durchgefiihrt, bei denen
Furfural zudosiert wurde. Der erwartet starke toxische Effekt stelite sich aber nicht ein.
Die Ergebnisse waren hinsichtlich eines toxischen Effektes nicht eindeutig auswertbar,
da sie eine Mischinformation aus Toxizitdt und Substratkonzentration des Abwassers
erhielten.

Daraufhin wurden Experimente durchgefiihrt, bei denen die Temperatur variiert wurde
(A =~ 51 auf Seite 143). Dabei konnte eine konstante Substratkonzentration berechnet
woron. Die im Vergleich zu den vorher durchgefilhrten Versuchen hdéhere
Substratkonzentration ergibt sich aus der erhohten Furfuralkonzentration. Die Zeit, in
der der Reaktor durch Zupumpen von Substrat kontinuierlich betrieben wurde, war sehr
kurz im Vergleich zur Zeit wihrend des Batch-Betriebs und blieb konstant. Die Batch-
Zeit dagegen zeigt den erwarteten Effekt und variiert mit der Betriebstemperatur. Die
Gasproduktion bleibt immer nahezu konstant. Das bedeutet, dal wéhrend der Batch-
Phase immer die gleiche Gasmenge produziert wird, aber innerhalb unterschiedlich
langer Zeitrdume.
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Abb. 81. Veriinderung der Wachstumsrate bei gleicher Substratkonzentration
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14.0 Diskussion der Ergebnisse und Ausblick

"MeBdatenerfassungs- und Auswertesystem

Da: ‘atenerfassungs- und Auswertesystem erfreut sich einer groBen Akzeptanz und
wird 1. 7 an allen kontinuierlichen Prozessen eingesetzt. Bei einer kontinuierlichen
Dipeptidsyi..nese wurde es z.B. zur Integration von Synthese, Produkabspaltung,
Substratrezyklierung und Schutzgruppenabspaltung eingesetzt (Schiitz, 1988). Folgende
Verbesserungsmoglichkeiten sind denkbar oder befinden sich in der Realisierung

Eine on-line Grafik wiirde die Trenderkennung am laufenden Proze verbessern.
Konfigurationsédnderung wihrend des laufenden Prozesses. Zur Zeit muf z.B. zur
Anderung einer Formel das Programm unterbrochen werden.

® Integration biotechnologie-spezifischer Problemlésungs-Software (Eberhardt, 1989;
Freyer, 1989; Wedy, 1989).

¢ Bereitstellung adaptiver Regler und von Reglern fur totzeitbehaftete Regelstrecken.

Parameteradaptive Regler

Adaptive Regler bediirfen einer zusitzlichen Uberwachungsfunktion, da sie unter be-
stimmten (bekannten) Bedingungen versagen.

Nihrmedienoptimierung

Zusammenfassend koénnen folgende Aussagen fiir die weiteren Entwicklungen zur
Néhrmedienoptimierung gemacht werden:

e | ..ub ein Reaktor verwendet werden, der Wandbewuchs verhindert, da die nicht
der Auswaschung unterliegende Biomasse zum einen als Puffer unbekannter Spei-
cherkapazitdt wirkt und zum anderen die Bilanzierungen mit Rithrkesselansatz stark
verfilscht. Dazu gibt es mehrere Méglichkeiten:

— Verwendung von Materialien, die nicht von Mikroorganismen bewachsen wer-
den
“wundern des Bewuchses durch mechanische Mittel wie Schwebek6érper oder
— Groies Volumen/Oberflichen-Verhiltnis

® Auch Metalleinbauten sollten moglichst vermieden werden, da sich aus ihnen un-

kontrolliert Spurenelemente 16sen kénnen.

Realistischerweise sollte der Optimierungsaufwand auch unter dem Aspekt gesehen
werden, daf auch die Reaktoren, die nachher zur Produktion eingesetzt werden, keines-
wegs ideale Reaktoren sind, sondern Wandbewuchs aufweisen werden, was die Uber-
tragbarkeit der durch kinetische Messungen erzielten Ergebnisse in Frage stelit.

Zur weiteren Methodenentwicklung im Bereich der Nihrmedienoptimierung sollte ein
biologisches System mit kiirzeren Zeitkonstanten eingesetzt werden, da die charakteri-
stische Zeit der Néhrmedienoptimierung im kontinuierlichen Reaktor der Verweilzeit
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entspricht, mit der die Ndhrmedienkomponenten ausgewaschen werden, im Gegensatz
z.B. zur pH- und Temperaturoptimierung (Freyer, 1989).

pH-Optimierung

Die Versuche zur pH-Optimierung konnten im offenen Regelkreis durchgefihrt werden,
da tiber die Auswirkungen des pH-Wertes auf die Produktivitit der Mikroorganismen
das meiste a-priori Wissen vorhanden war. Hier lieen sich in den Versuchen deshalb
so ausgepridgte Maxima darstellen, weil im untersuchten pH-Bereich die Reversibilitdt
der Inhibierung vorausgesetzt werden konnte. Die Moglichkeiten der automatisierten
pH-Optimierung werden zur Zeit weiter untersucht (Neumann, 1989).

Temperaturoptimierung

Die Methode zur Temperaturoptimierung bedarf bisher einer weitgehenden Konfigura-
tion durch den Benutzer. Eine noch flexiblere Programmgestaltung konnte die Prozel3-
information z.B. beziiglich des Rauschverhaltens der Mef3kurve noch intensiver nutzen
(Eberhardt, 1989). Die entwickelte Methode hat sich als sehr wirkungsvoll erwiesen und
erbrachte auch in weiteren Versuchen reproduzierbar Temperaturoptima bei ca. 42°C.
Weitere Untersuchungen sollten grundsétzlich Aussagen iber die Zeitkonstanten des
Systems beinhalten. So kann die Produktivitit des biologischen Systems kurzzeitig dra-
stisch gesteigert werden, aber mit der moglichen Folge einer bleibenden oder nur sehr
langsam zu reparierenden Schidigung der Mikroorganismen.

Luenberger-Beobachter und Kalman-Filter

Zur Schitzung von ZustandsgroBen oder Parametern am laufenden Prozef} eignet sich
das stochastische Kalman-Filter eher als ein deterministischer Beobachter, da es mehr
Moglichkeiten der Adaption der Schitzung an die Prozefiverhdltnisse bietet. Allerdings
erfordert sein Einsatz einen héheren Rechenaufwand und a-priori Wissen Uber die
stochastischen Eigenschaften des Prozesses. Das heifit nicht, dafl nicht auch mit dem
Luenberger-Beobachter im Einzelfalle gute Ergebnisse erzielt werden kénnen. Jedoch
gab es schon bei den Simulationen vielfach Probleme bei der Einstellung der Eigenwerte
(Korfer, 1989). Sein Vorteil ist die einfache Programmierbarkeit.

In jedem Falle sollte der Einsatz dieser Verfahren von Simulationen begleitet werden.
Eine Sensitivitdtsanalyse, die auch die technischen GroBen wie Reaktorvolumen und
Substratkonzentration im Zulauf mit einschlie8t, und die anschlieBende Simulation mit
fehlerbehafteten sensitiven Parametern gibt gute Anhaltspunkte tiber die VerldBlichkeit
der Verfahren.

On-line Bilanzierung

Mit relativ geringem Aufwand lieB sich die on-line Bilanzierung der
Substratkonzentration durchfiihren. Da sie auch die Bilanzierung iiber den instationdren
ProzeBverlauf erméglicht, solite sie einer manuellen Bilanzierung liber die stationédren
Zustinde vorgezogen werden. Einmal installiert ermoglicht sie einen jederzeit aktuellen
Uberblick iiber die Kongruenz verschiedener Bilanzen, schafft so eine analytische
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Redundanz und hilft frithzeitig, systematische Fehler oder dejustierte MeBgerite zu er-
kennen. RegelmiBig vorgenommene off-line Messungen wie der CSB-Wert sollten auf
jeden Fall in die Adaption des Modells einbezogen werden.

Vorkoster

Die aufgrund der instationdren ProzeBbefragungstechnik erzielten Antwortzeiten bei der
Bestimmung der Substratkonzentration und der Toxizitit des Abwassers lassen sich
noch weiter minimieren, wenn statt des Festbett-Umlaufreaktors ein Wirbelschichtreak-
tor verwendet wird. Auch die flir eine zuverlissige Berechnung notwendige pH-Differenz
kann noch verkleinert werden. Auch durch Variationen des pH-Wertes im Zulauf kén-
nen die Taktzeiten noch verkiirzt werden. Alternativ zur Gasmessung konnte eine
Druckmessung eingesetzt werden.
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15.0 Zusammenfassung

Ein MeBdatenerfassungs- und Auswertesystem sollte konzipiert und entwickelt werden.
Dariiber hinaus waren an einem kontinuierlichen biotechnischen ProzeB beispielhafte
Anwendungen zur Optimierung und ProzeBfiihrung biotechnischer Prozesse zu erarbei-
ten. Folgende Arbeiten wurden durchgefiihrt:

Als biologisches System wurde das am IBT2 entwickelte Verfahren zur anaeroben
Abwasserreinigung gewéhlt.

Zusammen mit einem Softwarebliro wurde das auf Personal Computern installierte
MeBdatenerfassungs- und Auswertesystem MEAS entwickelt. Die einzelnen Pro-
grammfunktionen konnen iiber ,,Meniis“ abgerufen werden und erschlieBen sich
damit auch dem computer-unerfahrenen Anwenderkreis. Das System wird an ca.
funfzehn Prozessen innerhalb des Instituts eingesetzt und von der Kernforschungs-
anlage Jilich in Lizenz 6 vergeben.

Zusammen mit einem Industrieunternehmen wurde ein inzwischen auf dem Markt
erhiltliches und iber hundertfach verkauftes Dosiersystem entwickelt.

Nach Verweilzeitmessungen wurde durch entsprechende Umbauten an den Reak-
toren Rithrkesselverhalten erzielt.

Aus Versuchsergebnissen wurde ein mathematisches Modell fliir den
Methanisierungsschritt in der anaeroben Abwasserreinigung aufgestellt, das fir die
weiteren Simulationen genutzt wurde.

Ein stetig arbeitender adaptiver pH-Regler wurde entwickelt. Er ermoglicht bei
pH-auxostatischer Prozefiregelung eine sehr genaue Einhaltung eines definierten
pH-Wertes bei kontinuierlich laufender Substratpumpe. Die auf diese Weise {iber
der Zeit geglittete Pumpenleistung wird damit Methoden der Mustererkennung zu-
génglich.

Versuche zur pH-Optimierung wurden rechnergestiitzt mit verschiedenen Methoden
durchgefithrt. Im Festbett-Umlaufreaktor konnte ein pH-Optimum innerhalb einer
Stunde durch eine Shift-Technik dreimal reproduzierbar gemessen werden. Dabei
bestadtigte sich, dafl der optimale pH-Wert zwischen 6.4 und 6.5 liegt.

Versuche zur Optimierung der Nickelkonzentration im Medium wurden durchge-
fuhrt. Dabei wurde gezeigt, da3 eine Nickelkonzentration im Zulauf von 3umolL!
bei einer CSB-Belastung von ca. 40kgm~3 nicht ausreicht.

Einre automatisierte Methode =zur Temperaturoptimierung kontinuierlicher
biotechnischer Prozesse wurde entwickelt. Dabei wurde der Umsatz indirekt iber
den pH-Wert gemessen. Der pH-Wert wurde durch die Anpassung der Durchfluf3-
rate mit Hilfe des parameteradaptiven Reglers konstant gehalten. Damit war eine
Ursache-Wirkungs-Beziehung zwischen Temperatur und Reaktorleistung hergestellt.
Dieser Zusammenhang wurde lber ein Mustererkennungsprogramm on-line ver-
folgt, ausgewertet und ging in die weiteren Regelentscheidungen so ein, dafl tiber den
Versuchszeitraum eine Leistungssteigerung erreicht wurde und kurzfristige Schédi-
gungen der Kultur dennoch vermieden wurden. Auf diese Weise wurden Leistungs-
steigerungen von bis zu 30% erreicht.

6

Lizenznehmer des Systems ist das Entwicklungslabor fiir Biotechnologie, Dipl.-Ing. Thomas
Caro, Jilicher Str. 336, 5100 Aachen
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Die Moglichkeiten zum Einsatz von mathematischen Beobachtern in der Abwasser-
reinigung wurden untersucht. Sie ermdglichen unter Benutzung eines ProzeBmodells
im Zustandsraum die Berechnung nicht direkt meBbarer GroéBen wie z.B. der
Biomassekonzentration. Dabei diente das Biogas als einzige on-line MeBgrofBe.
Anhand von Simulationen wurden die Moglichkeiten dieses Konzepts demonstriert
und die Vor- und Nachteile deterministischer Beobachter und stochastischer Filter
demonstriert. Die Auswirkungen von Wandwachstum auf die Beobachtung der
Biomassekonzentration wurden simuliert. Dabei zeigte sich, dafl trotz
Wandwachstums die Konzentration der suspendierten Biomasse richtig geschatzt
werden kann und nur die Schidtzung der Wachstumsrate fehlerbehaftet ist.

Die Beobachtung der Biomassekonzentration und der Wachstumsrate iber die
Gasproduktion ergab ,,MeBwerte®, die sich durch Messungen bestitigen lieBen. An
einem Beispiel wurde gezeigt, da sich schon iiber einen einzigen MeBwert fr den
Gasstrom pro Tag die Biomassekonzentration schitzen 14Bt.

Uber die Bilanzierung des Biogasstroms konnte die Substratkonzentration on-line
berechnet und exakt geregelt werden. In das Regelkonzept wurden zusitzlich die in
unregelmifligen Zeitabstinden manuell eingegebenen off-line MeBgréfen
Biogasmenge und Substratkonzentration eingebunden.

Sollen Bioreaktoren zur Erkennung toxischer Sto8e vor einen Abwasserreinigungs-
reaktor geschaltet werden, miissen bei einem Verweilzeitverhiltnis Puffer/Reaktor
von 0.5 Methoden zur Informationsgewinnung entwickelt werden, die bei stark
toxischen St6Ben in einer Zeit kleiner als 50% der Reaktorverweilzeit reagieren.
Mit einem als ,,Vorkoster” eingesetzten Festbett-Umlaufreaktor wurde dieses Ziel
erreicht. Dabei wurden bei einer durchschnittlichen Verweilzeit von ca. 10h sowohl
die Substratkonzentration im zugefilhrten Abwasser als auch die Aktivitit der
Biomasse innerhalb von 10-20 min. gemessen. Dazu wurde eine instationire Pro-
zeBbefragungstechnik entwickelt, die aus einer repetitiven Titration mit Abwasser
und einer ,,biologischen Riicktitration“ besteht.
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17.0 Nomenklatur

17.1 Lateinische Buchstaben

Die angegebenen Einheiten geben die meistgebrauchten Einheiten wieder. Die in der Arbeit aufgefiihrten
Formeln sind alle dimensionsmaBig homogen, so dal jede SKI-Einheit eingesetzt werden kann. So kénnen
z.B. fur die GrundgroBe L die Einheiten em oder m eingesetzt werden. Die mit ~ gekennzeichneten GréBen
besitzen je nach Gebrauch wechselnde Einheiten.

Grundgréfle
Grundgrofe
Grundgrofle
GrundgroBe
Grundgroie
Grundgroe

MM M e Sy
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Zu

M

GRK
AG

+

HAc
HCO3
H,CO;

RS v

o~

kl,maxy k2.max

K KX

I
L

O8Nz x

L3N
_3N

h

_3N

' I B ¢

L3N
L-3N
L3N
LM
-1

~

L2MN-1T-2
MT-1

M3T-!
LT
LT

L2MN-'T-
L-IM-INT?
L3N
L3N
L3N
LN
LN

elektrischer Strom (A4)
Lange (m)

Masse (kg)

StoffgréBe (mol)

Zeit (s)

Temperatur (K)

Parameter

Systemmatrix

Konzentration starker Anionen ( mol/L-1)
Acetationenkonzentration ( molL-1)
alter Regressionskoeffizient

Parameter

Parameter

Konzentration (molL-")

Mefvektor

Integrierfaktor diskreter bzw. kontinuierlicher Regler
CO»-Konzentration (molL-1)
Konzentration starker Kationen (mo/L-1)
Karbonat-Konzentration (molL-1)
Chemischer Sauerstoffbedarf (gL-1)
DurchfluBrate (2™1)

Regelabweichung, Fehler

Fehlervektor

Aktivierungsenergie (kJmol-!)
Systemfunktion
Flussigkeitsvolumenstrom (LA™1)
Fehlermatrix

Umlaufvolumenstrom (LA~1)
Zulaufvolumenstrom (Lh™!)
Gasvolumenstrom (LA~1)

Gewichteter Regressionskoeffizient

Freie Reaktionsenthalpie (k/mol~1)
Meffunktion

Henry-Konstante (molL-1Pa-!)
Niveau

Wasserstoffionen-Konzentration (mo/L™1)
Konzentration undissoziierter Essigsdure (molL-1)
Bikarbonat-Konzentration (mo/L-1)
Kohlensdure-Konzentration (mo/L~1)
Inhibitorkonzentration (molL-1)
Ubergangsfunktion

Einheitsmatrix

Giitekriterium, Fehlerquadratsumme
diskrete Zeit

Geschwindigkeitskonstanten (h~!)
Verstarkungsfaktor diskreter bzw. kontinuierlicher Regler
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pH

4oy 91,92

NI For il A e Sl I ASESTUNG Ne B B Rl i "Il oY o
o X

L-3NT-!
M-INT-!
L2MN-1T-20-1
L-IN

s

©

z‘a":'n

I7\L2MT-3
13

NL3

L3M

LM}
N-M
L-IN

~

Verstarkungsmatrix

Dissoziationskonstante von Essigsdure (molL-!)
Dissoziationskonstanten fir Kohlensaure (molL-1)
Substratinhibitionskonstante (molL~1)
Stoffiibergangskoeffizient (27!)
Monod-Konstante (mo/L ™)

Ionenprodukt des Wassers (2.4 x 10~4mo/2L-2 bei 38°C)
Gleichwertparameter

Erhaltungsstoffwechselk oeffizient (molg=—1h-1)
Reaktionsordnung, Ordnung des Differentialgleichungssystems
Nenner der Ubertragungsfunktion

Kesselzahl

Natriumionenkonzentration (mo/L~1)

neuer Regressionskoeffizient
Hydroxidionenkonzentration (molL-1)

Druck

pH-Wert

Pumpverhaltnis

Reglerparameter

StellgréBengewichtung

Stoffstrom (mol/L-1h~!)

spez. Substratverbrauchsrate (molg='h!)
aligemeine Gaskonstante (8.3143 Jmol/-'K-1)
Substratkonzentration (molL-!)

Zeit (s)

absolute Temperatur (K )

Taktzeit, Abtastzeit (s)

Differentiationszeit (s)

Integrierzeit (s)

StellgroBenverstellung

SteligroBie

Spannung (V)

Volumen (L)

Molvolumen idealer Gase (25.5 Lmo/~! bei 38°C)
Zustandsvektor

Biomassekonzentration (gL!)

Systemmatrix

MeBwertabweichung

MefBwert

MeBvektor

Gasbildungskonstante (L2M-1)

Ertrag (gmol-1)

Nettokonzentration starker lonen (mo/L-!)
Zahler der Ubertragungsfunktion

17.2 Griechische Buchstaben

x

R R 2= ™

®9 Mg
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T-1
T-1
-1
-1

T

~

spez. Erhaltungsstoffwechselrate (2~!)

Vergessensfaktor

meBbare spezifische Wachstumsrate (h1)
»wahre* spezifische Wachstumsrate (271)
Rate (h—1)

Parameter

dimensionslose Sensitivitat

Verweilzeit (k)

Parametervektor



17.3 Indices

ber

17.5 Abkiirzungen

ATP
BSB
CIF
CsSB
DOC
FBUR
IBT
KFA
MEAS
PRBS
TIC
TOC
UR

berechnet

Kohlenstoff
Differentialanteil
experimentel!

fliissig

gelost

gemessen

gesamt

gasformig, Gasuhr
Integralanteil

diskrete laufende Zeit
kritisch

molar

maximal

mindest
MassendurchfluBmesser
optimal
Proportionalanteil
Reaktor

Sollwert

stationar

Substrat

Umlauf

durch Biomasse produziert
Zulauf

Endwert, Gleichwert, stationarer Wert

Sattigungswert

positiv geladene Ionen
negativ geladene lonen
Schatzwert

Adenosintriphosphat

Biologischer Sauerstoffbedarf
Computer Integrierte Fermentation
Chemischer Sauerstoffbedarf
Dissolved Organic Carbon
Festbett-Umlaufreaktor

Institut fur Biotechnologie
Kernforschungsanlage Jilich
MeBdatenerfassungs- und Auswertesystem
Pseudorausch-Binarsignale

Total Inorganic Carbon

Total Organic Carbon
Umlaufreaktor
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Anhang A. Geriiteliste

Reaktoren

3L-ReaKtOr aUS GIAS ovvvvieevevieieeieteeteeeeeeeeeeeeeeesseeseeeeseessessessessesseses Werkstitten der KFA, Jiilich
11L-Reaktor aus Plexiglas ........ccoeeveierereiereriiiciieecceeeeeeveeee e Werkstitten der KFA, Jilich
Pumpen

SChlaUChPUINPEN ..ottt aseee s s s s e Verder, Diisseldorf
Dosiersteuerung E5500S-**V1A mit Pumpe und Waage ..........cccoueveuvnne..e. Sartorius, Gottingen
Dosiersteuerung YFX01Z mit Waage 16800-**D .........c.cooeevvvvmivevieeeeerrennnn. Sartorius, Gottingen
Schiauchmaterial: Marprene .......o...occeecueueuercueieeeeeieeeeecceeeeeeeeeeeee e Verder, Diisseldorf
Thermostatisierung

DurchlaufthermIOSTAL ........coccoiiiiireiieeieteetetete ettt eataceeeee e e e e e ee e sesesesaseses s Lauda
REZIET .ottt ettt ee e e s e s s s s Lauda
Niveauregelung

INIVOTESIET ...ovivieiiiiiceieecieteeeteieee ettt se st e st es st s e sets s s s s enneen Endress & Hauser
MeBwertgeber und Vorverstirker MSR1.2 ..o Fafnir, Hamburg
pH-Regelung

EIEKtrode XeTOIYt ......cccoceimiiiiieiriieieinieisieie et se et sssas st eae s seesesseseseesensesensneees Ingold
REZIET .ottt et s e e e e s e s reeesanas Endress & Hauser
ReEZIEr PRI2.2 .ottt ettt sttt st ne e s r s st Dr. Kuntze
Gasanalytik

thermischer MassendurchfluBMESSET ..........ccouivveviereieieieececeeeteeeceeec et es e e eees s Brooks
GASURT oottt ettt et eeese et et eesse et e resenssesseseons Ritter, Bochum
Infrarot-GasanalySator .........ccceveceerireeeuererereseresseceenssressie s s s sesaceeseeseeesenesaneens Leybold-Heraeus
Infrarot-Gasanalysator BINOS 100 ........cc.ccoeiieiieiceeeerceteececeeeeeeeee e Leybold-Heraeus
MeBdatenerfassungs- und Auswertesystem

Personal Computer AT=3 ..ottt ees e e neeene e IBM
DITUCKET oottt ettt sttt s sttt s s sas et s s st sse s eaeeaeneneseaseennen Fujitsu
INterface-Karen ...ttt Siemens
Software

Betnieh:syvstem Concurrent-Dos ® ...oveeveveevieeiieciieciseereeeeene Digital Research, Monterey, Cal.
Grafiz GEM Draw plus ® ..ot Digital Research, Monterey, Cal.
Grafik GDDM ® ...ttt ettt e tss e s a e eeeaneeas IBM
Textverarbeitung GIML ..ottt ettt st e e st sesene e IBM
Turbo-Pascal ® 3.3 (CP/M) ...ovoieieeieiiieteie ettt s et see e ee e aens Borland
Turbo-Pascal ® 5.0 (DOS) ....oueoiirerieereieeieeerete ettt sssesesesese e e ssesseesenesenneas Borland
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Anhang B. Konfigurationsméglichkeiten des Dosierinterfaces

Setup-Menii

Parameter
Sprache

Verstarkung
Filterlinge

max. Impulsfrequenz
FILL-Taste: Funktion

Baudrate/Parity

Slave-Adresse
Passwort
Uhrzeit-Einstellung
Init-Ende

Betriebsparameter

Parameter
Passwort
Betriebsart/Regelart

Netto
SchrMin
SchrMax
FiilllMin
FiillMax
SpezGew

Einheit
Stellgrenze
Gewichtsfehler

Netz-Ein
SollwFehler

FluMin
FluMiz
Steliw.

StellwMax

Druckerparameter

Parameter
Drucker
Druck
Zeilel..n

Bedeutung

Anwahl der Sprache und der Ausgabeart des Datums (deutsch, englisch, amerika-
nisch)

Anpassung des Regelverhaltens durch den Verstiarkungsfaktor (klein, mittel, groB3)
Anzah! der MeBwerte im Anzeigenfilter bewirkt schnelle, aber auch unruhigere
Anzeige (1..120)

Anpassung an verschiedene Pumpen mit Impulsansteuerung (1000...9999)
Betriebsweise der Auffiillpumpe bei Handbetrieb durch Driicken der ,,FILL“-Taste
(Taster, Schalter)

Konfiguration der seriellen Schnittstelle (150, 300, 600, 1200, 4800, 9600 bd; mark,
space, odd, even parity)

Konfiguration der SARTONET-Slave-Schnittstelte (0...31)

Schutz der Betriebsparameter durch Passwort (0...99999)

Einstellen der internen Uhr

Verlassen des Setup-Meniis

Bedeutung

Abfrage des Passwortes

Einstellung der Betriebsart: FluB fur kontinuierliche Dosierung, Charge fur
diskontinuierliche Dosierung, Bilanz fir Gewichtsregelung

Tarieren des Behalters

Unterer MeBwert fir den Schreiberausgang

Oberer MeBwert fiir den Schreiberausgang

Fullstandsmenge des Behalters, unterhalb derer die Auffillpumpe eingeschaltet wird
Fillstandsmenge, bis zu der der Behalter aufgefullt wird.

Umrechnung iber das spezifische Gewicht erméglicht das direkte Dosieren von
Volumina

Umstellung der Anzeige von Gewichts- auf Volumeneinheiten

Alarmreaktion bei Uberschreiten des Stellbereichs (Weiter/Stoppen)
Alarmreaktion, wenn bei Bilanzierungsregelung die Gewichtsgrenzen unter- bzw.
iberschritten werden (Weiter/Stoppen)

Alarmreaktion nach Netzausfall (Weiter/Stoppen)

Alarmreaktion bei Uber- oder Unterschreiten des berechneten Stellbereichs

- (Weiter/Stoppen)

Aufgrund der Parameteridentifikation berechneter minimal méglicher Flu3
Aufgrund der Parameteridentifikation berechneter maximal moglicher Fluf3
Ermoglicht die Einstellung eines Stellwertes der Pumpe fur Testzwecke in % der
maximalen Pumpenieistung

Obere Begrenzung fur die Pumpenleistung bei Bilanzierungsregelung

Bedeutung
Betreibsart des Druckers (aus,min,anford)

Zeitsteuerung des Protokollausdrucks (Uhr, Timer)
Gibt an, welche Daten in welcher Reihenfolge ausgedruckt werden sollen
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