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Kurzfassung 

In der biologischen Methanisierung wandeln methanogene Mikroorganismen Was-
serstoff und CO2 zu synthetischem Methan um. Anders als in den bekannten biolo-
gischen Verfahren zur Methansynthese, wie z.B. in Biogasanlagen, läuft hier nur 
eine Reaktion ab, so dass die Reaktionsbedingungen ausschließlich auf diese Re-
aktion ausgerichtet werden können. Ziel der Prozessentwicklung ist es, eine mög-
lichst hohe Methankonzentration im Produktgas zu erreichen und gleichzeitig die 
Methanbildungsrate zu maximieren. Die gasförmigen Edukte müssen zunächst in 
die flüssige Phase transportiert werden, bevor sie von den Mikroorganismen zu Me-
than umgesetzt werden. Durch ihren Stoffwechsel halten die Mikroorganismen ei-
nen ständigen Konzentrationsgradienten für den Stofftransport aufrecht.  

In dieser Arbeit konnte sowohl in Form eines mathematischen Modells als auch in 
experimentellen Untersuchungen gezeigt werden, dass dabei ein Gleichgewicht 
zwischen der Stofftransportrate und der Umsatzrate der Mikroorganismen vorliegt, 
welches die Reaktionsgeschwindigkeit des Systems definiert. Mit Hilfe des Modells 
konnte für eine definierte methanogene Kultur anhand der Parameter Wasserstoff-
partialdruck, Stofftransportkoeffizient und Biomassekonzentration die Reaktionski-
netik des Systems mit hoher Genauigkeit vorausgesagt werden. Es wurde gezeigt, 
dass aus dem Verhältnis von Umsatzrate und Stofftransportrate folgt, durch wel-
chen dieser beiden Teilprozesse die Kinetik des Prozesses vorgegeben wird.  

Wie die experimentellen Untersuchungen ergaben, waren die methanogenen Orga-
nismen in einem breiten Anwendungsbereich in der Lage, in die Lösung transpor-
tierte Edukte unmittelbar umzusetzen. Die Kinetik des Prozesses wurde in diesem 
Fall durch die Kinetik des Stofftransports von Wasserstoff in die Lösung vorgege-
ben. Daraus resultierte eine lineare Abhängigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit 
vom Wasserstoffpartialdruck und vom Stofftransportkoeffizient. Für die experimen-
tellen Untersuchungen wurde ein Strahldüsenreaktor entwickelt und so optimiert, 
dass eine möglichst hohe Methanbildungsrate erzielt werden konnte. In diesem 
wurde zunächst mit Hilfe der Rezirkulation der Gasphase ein möglichst hoher 
Stofftransport und eine möglichst ideale Durchmischung des Reaktionssystems re-
alisiert. Zur weiteren Steigerung der Methanbildungsrate wurde darüber hinaus das 
Durchmischungsverhalten des Reaktors untersucht und angepasst. Mit Hilfe einer 
Kaskadenschaltung mehrerer Reaktionskessel wurde so eine stärkere Rohrreak-
torcharakteristik realisiert. Durch die Kaskadenschaltung von vier Reaktionskesseln 
wurde die Methanbildungsrate im Vergleich zum volldurchmischten System bei 
sonst gleichen Bedingungen um mehr als das Sechsfache gesteigert.  



Abstract 

In the process of biological methanisation, methanogenic microorganisms convert 
hydrogen and CO2 into synthetic methane. In contrast to known biological processes 
for methane synthesis, such as in biogas plants, only one reaction takes place here. 
Therefore, the reaction conditions can be aligned exclusively to this reaction. The 
goal of the process development is to achieve high methane concentrations in the 
product gas while maximizing the methane formation rate. As the educts of the re-
action are present in gaseous form, they must be transported across the phase 
boundary gaseous/liquid before they can be converted to methane by the methano-
genic microorganisms. Through their metabolism, the microorganisms maintain a 
constant concentration gradient for mass transport. The uptake rate of the microor-
ganisms therefore influences the mass transfer rate and vice versa.  

The combination of a mathematical model and experimental investigations in this 
work have shown that there is a state of equilibrium between the mass transfer rate 
and the uptake rate of the microorganisms, which defines the reaction rate of the 
system. With the help of the model and for a defined methanogenic culture, the 
reaction kinetics could be predicted with high accuracy as a function of the param-
eters hydrogen partial pressure, mass transfer coefficient and biomass concentra-
tion. It could be shown that the reaction kinetics follow from the relation between 
mass transfer rate and the uptake rate of the microorganisms.  

The experimental investigations showed that the methanogenic organisms were 
able to instantaneously convert educts that had been transported into the solution 
in the laboratory process. In this case, the kinetic properties of the methanogenic 
organisms caused the reaction kinetics of the process to be limited by the mass 
transport. As a result, the reaction kinetics were linearly dependent on the hydrogen 
partial pressure and the mass transfer coefficient of hydrogen. For this purpose, a 
jet loop reactor was developed and optimized to achieve the highest possible me-
thane formation rate. To further increase the methane formation rate, the mixing 
behavior was also investigated and adjusted. It was adapted to a stronger tubular 
reactor characteristic by cascading several reaction vessels. By implementing a cas-
cade of four reaction vessels the methane formation rate was increased more than 
six times compared to the fully mixed system under otherwise identical conditions. 



 

I 

 

Inhaltsverzeichnis 

1 Einleitung und Zielsetzung ............................................................................... 1 

1.1 Einleitung ................................................................................................... 1 

1.2 Zielsetzung ................................................................................................ 4 

2 Theoretische Grundlagen ................................................................................. 6 

2.1 Grundlagen der biologischen Methanisierung ........................................... 6 

2.2 Reaktionskinetik heterogen katalysierter Reaktionen .............................. 16 

2.3 Bilanzierung chemischer Reaktionen ....................................................... 28 

3 Material und Methoden ................................................................................... 40 

3.1 Reaktoraufbau ......................................................................................... 40 

3.2 Untersuchungen mit Methansynthese ..................................................... 46 

3.3 Untersuchung des Verweilzeitverhaltens ................................................. 48 

3.4 Auswertung der Messergebnisse............................................................. 51 

4 Ergebnisse ..................................................................................................... 55 

4.1 Entwicklungsziel ...................................................................................... 55 

4.2 Reaktionskinetik der biologischen Methanisierung .................................. 56 

4.3 Charakterisierung des Reaktorverhaltens ................................................ 83 

4.4 Bilanzierung der biologischen Methanisierung ........................................ 90 

5 Diskussion .................................................................................................... 107 

6 Literaturverzeichnis ...................................................................................... 121 

  



 

II 

 

Symbolverzeichnis 

Lateinische Symbole 

Symbol Einheit Bedeutung 

a m²/m³ volumenspezifische Oberfläche des Stofftransports 

A m² absolute Oberfläche des Stofftransports 

Ai 1 Ausbeute der Komponente i in der Reaktion 

AR m² Querschnittsfläche der Reaktionssäulen 

bi  Reaktionsordnung der Komponente i 

ci,L moli/l Konzentration des Stoffs i in Lösung 

c*i,L moli/l Konzentration des Stoffs i in Lösung nach dem 
Henry’schen Gesetz 

d32 m mittlerer Durchmesser von Gasblasen unter An-
nahme kugelförmiger Blasen 

Da 1 Damköhlerzahl 

E 1 Verweilzeitdichtefunktion 

E 1 Enhancementfaktor  

E - Enzym 

E0 - Summe aller Enzyme im System 

ES - Enzym-Substrat-Komplex 

F 1 Verweilzeitsummenfunktion 

h m Höhe der Wasseroberfläche im Reaktor 

Hicp moli∙l-1∙bar-1 Henry-Koeffizient 

∆H0
R kJ∙mol-1 Standardbildungsenthalpie 

HTR molH2∙h
-1 Transportrate von Wasserstoff (Hydrogen Transfer 

Rate) 

htr molH2∙lL
-1∙h-11 volumenspezifische Transportrate von Wasserstoff  



 

III 

 

htr* molH2∙lL
-1∙h-11 maximale volumenspezifische Transportrate von 

Wasserstoff bei maximaler Stofftransporthemmung 

HUR molH2∙h
-1 Umsatzrate von Wasserstoff durch die Mikroorganis-

men (Hydrogen Uptake Rate) 

hur molH2∙lL
-1∙h-1 volumenspezifische Umsatzrate von Wasserstoff 

durch die Mikroorganismen (Hydrogen Uptake Rate) 

hur* molH2∙lL
-1∙h-1 volumenspezifische Umsatzrate von Wasserstoff 

durch die Mikroorganismen ohne Transporthemmung 

k0 mol∙l-1∙h-1 Reaktionsgeschwindigkeitskonstante in homogenen 
Reaktionen nullter Ordnung 

k0,eff mol∙l-1∙h-1 Reaktionsgeschwindigkeitskonstante in heterogenen 
Reaktionen nullter Ordnung 

k1 l-1∙h-1 Reaktionsgeschwindigkeitskonstante in homogenen 
Reaktionen erster Ordnung 

k1,eff l-1∙h-1 Reaktionsgeschwindigkeitskonstante in heterogenen 
Reaktionen erster Ordnung 

kG m-3∙h-1 Stoffübergangskoeffizient in der Gasphase 

kL m-3∙h-1 Stoffübergangskoeffizient in der Flüssigphase 

kLa h-1 Stofftransportkoeffizient bezogen auf das Reaktions-
volumen 

kLa‘ h-1 Stofftransportkoeffizient bezogen auf das Volumen 
der flüssigen Phase 

KM mol∙l-1 Michaelis-Menten-Konstante 

MBR mCH4
3 ∙h-1 Methanbildungsrate 

mbr mCH4
3 ∙mL

-3∙h-1 volumenspezifische Methanbildungsrate 

M moli∙l-1 molare Konzentration der Komponente i in der Lö-
sung 

n 1 Nummer des Reaktionskessels in einer Reaktor-
kaskade 

ni moli Stoffmenge der Komponente i 
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1 Einleitung und Zielsetzung 

1.1 Einleitung 

Das zentrale Motiv der klimawandelbedingten globalen Energiewende besteht in 
der Integration erneuerbarer Energien in das Energieversorgungssystem und der 
Vermeidung von CO2-Emissionen. Mit dem Klimaschutzkonzept 2030 der Bundes-
regierung werden in Zukunft dabei neben dem Elektrizitäts- auch der Mobilitäts-, der 
Wärme- und der Industriesektor verstärkt berücksichtigt (Bundesregierung 2019). 
Zur Integration erneuerbarer Energien in das Energiesystem aller Sektoren wird, 
zusätzlich zum Ausbau der Erzeugungskapazitäten, vor allem von Solar- und Wind-
energie, auch eine leistungsfähige Infrastruktur für Speicherung, Transport und 
Verteilung der erneuerbaren Energie benötigt. Von zentraler Bedeutung ist dabei, 
Energieerzeugung und –verbrauch räumlich und zeitlich so aufeinander abzustim-
men, dass die Nutzung erneuerbarer Energieträger maximiert sowie gleichzeitig 
eine zuverlässige und bezahlbare Energieversorgung sichergestellt wird (Bundes-
ministerium für Wirtschaft und Technologie 2010). 

Die Power-To-Gas-Technologie wird als eine Option diskutiert, elektrische Energie 
in chemische Energie umzuwandeln, um diese dauerhaft speicherbar zu machen. 
Die chemische Energie wird dabei in synthetisch erzeugtem Erdgas (SNG) gebun-
den, das im öffentlichen Erdgasnetz gespeichert, transportiert und verteilt werden 
kann. Zudem eignet sich der Prozess, um eine Kopplung der einzelnen Energiesek-
toren zu erzielen, indem SNG als universaler Energieträger eingesetzt wird. So kann 
dieses als strombasierter Kraftstoff (e-fuel) im Mobilitätssektor genutzt werden. 
Außerdem kann es zur kombinierten Gewinnung von Strom und Wärme für private 
Haushalte, in der Industrie oder der Energiewirtschaft dienen (Siegemund et al. 
2017; Schenuit et al. 2016). Zur Gewinnung von SNG wird zunächst Wasser mit 
Hilfe von elektrischer Energie durch Elektrolyse in Wasserstoff und Sauerstoff 
aufgespalten. Anschließend werden Wasserstoff und CO2 unter Verwendung von 
chemischen oder biologischen Katalysatoren zu Methan und Wasser umgewandelt. 
Die Methansynthese aus Wasserstoff und CO2 erfolgt gemäß der in Formel (1) dar-
gestellten Stöchiometrie (Daniels et al. 1984):  

 4 𝐻𝐻2 (𝑔𝑔) + 𝐶𝐶𝐶𝐶2 (𝑔𝑔) ↔  𝐶𝐶𝐶𝐶4 (𝑔𝑔) + 2 𝐻𝐻2𝑂𝑂(𝑙𝑙)         ∆𝐻𝐻𝑅𝑅
0 =  −135 𝑘𝑘𝑘𝑘

𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚�  
       
(1) 
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Die Einspeisung des gewonnenen SNG in das öffentliche Erdgasnetz kann ohne 
Mengenbegrenzung erfolgen, sofern die Qualitätsanforderungen des DVGW erfüllt 
werden (Thema et al. 2019). Wird SNG von Verbrauchern nachgefragt, kann es 
zeitlich und örtlich entkoppelt aus dem Netz entnommen und sektorübergreifend 
verwertet werden. Ein Alleinstellungsmerkmal der Power-To-Gas-Technologie ist 
hierbei, dass die Infrastruktur zur Verwertung von Erdgas in Form von Gasmotoren, 
Kraftwerken und Wärmeerzeugern heute bereits weitgehend verfügbar ist und ohne 
Anpassungen der Infrastruktur auch für SNG genutzt werden kann (Schenuit et al. 
2016). SNG fungiert in Verbindung mit dem Erdgasnetz als der Energiespeicher mit 
der größten Speicherkapazität und der größten verfügbaren Leistung aller heute 
bekannten Energiespeicher (Sterner 2017). 

Die Methansynthese erfolgt unter Verbrauch von CO2, welches z.B. aus Emissionen 
industrieller Prozesse zurückgewonnen werden kann. CO2-haltige Gasströme 
industrieller Emittenten können so dem Methanisierungsprozess zugeführt und der 
oxidierte Kohlenstoff zu Methan reduziert werden. Die Gewinnung von syntheti-
schem Methan bietet demnach auch eine Möglichkeit zur Reduzierung von Emissi-
onen in nur schwer zu dekarbonisierenden Prozessen, z.B. in der Stahl- und 
Zementindustrie oder aus biologischen CO2-Quellen wie Bio- oder Faulgas. Neben 
dem naheliegenden positiven klimatischen Effekt steigt auch der öffentliche und 
betriebswirtschaftliche Druck, CO2-Emissionen technischer Prozesse zurückzuge-
winnen und einer erneuten Nutzung zuzuführen (Carbon Capture and Usage, CCU). 
Bedingung für die Nutzung von CO2 aus industriellen Quellen in der Methanisierung 
ist, dass Nebenbestandteile (z.B. Sauerstoff- oder Schwefelverbindungen) weitge-
hend aus dem Gasstrom entfernt werden, da deren Anwesenheit die Methansyn-
these stören kann. Aufwand und Kosten zur Bereitstellung von CO2 für die 
Methanisierung unterscheiden sich daher stark in Abhängigkeit von Art und Größe 
des Emittenten (Schäffer et al. 2019, Graf et al. 2014). 

Bei der Nutzung von SNG wird genau die CO2-Menge freigesetzt, die zuvor im 
Methanisierungsprozess gebunden wurde. Anders als die Verwertung von fossilem 
Erdgas, erfolgt die Nutzung von SNG damit CO2-neutral (Siegemund et al. 2017, 
Schenuit et al. 2016). Es wird erwartet, dass die Nachfrage nach der Power-To-
Gas-Technologie in der technischen Anwendung als Option zur Energiespeiche-
rung, Gewinnung synthetischer Kraftstoffe und der Rückgewinnung von CO2, z.B. 
aus Abgasen industrieller Prozesse, ab dem Jahr 2020 stark steigen wird (Siege-
mund et al. 2017, Schenuit et al. 2016).  
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Die Methansynthese aus Wasserstoff und CO2 kann chemisch durch die Zugabe 
von metallischen Katalysatoren, z.B. auf Nickel- oder Rutheniumbasis, oder biolo-
gisch durch methanogene Mikroorganismen ermöglicht werden. Typische Reakti-
onsbedingungen chemischer Katalysatoren liegen dabei meist bei Temperaturen 
zwischen ca. 250 °C und 400 °C und Drücken zwischen 1 bar und 20 bar (Koschany 
2016, Rachow 2017). Das Gleichgewicht der Reaktion liegt jedoch nur unterhalb 
einer Temperatur von etwa 200 °C so weit auf der Seite der Produkte, dass ein 
vollständiger Umsatz der Edukte zu Methan möglich ist (Bär 2015). Zudem kann es 
durch im Reaktionsverlauf gebildete oder eingetragene Nebenprodukte zur Degra-
dation der Katalysatoraktivität kommen (Koschany 2016, Rachow 2017).  

Methanogene Mikroorganismen können die Reaktion dagegen auch unter deutlich 
moderateren Reaktionsbedingungen durchführen. Methan entsteht dabei als 
Produkt ihres Stoffwechsels. Die biologische Methanisierung läuft, verglichen mit 
chemischen Verfahren, langsamer ab und benötigt daher größere Reaktoren, um 
die gleiche Menge Methan zu bilden (Sterner 2017). Methanogene Mikroorganis-
men sind flexibler im Lastwechselverhalten und unempfindlicher gegenüber Begleit-
stoffen, die vor allem über den CO2-Strom in den Prozess eingetragen werden 
können (Pacan 2019, Graf et al. 2014). Die CO2-Bereitstellung für die biologische 
Methanisierung ist somit weniger aufwändig als für chemischen Verfahren (Schäffer 
et al. 2019). Eine naheliegende Anwendung des Verfahrens besteht darin, Biogas 
als CO2-Quelle für die biologische Methanisierung zu nutzen. Dadurch kann Biogas 
zu Erdgasqualität veredelt und dabei die Methanmenge nahezu verdoppelt werden 
(Schäffer et al. 2019). Inwiefern eine biologische Methanisierung in der technischen 
Umsetzung Anwendung findet, hängt davon ab, mit welcher Leistungsfähigkeit der 
Prozess hinsichtlich Stabilität, Methankonzentration und pro Zeiteinheit gebildeter 
Methanmenge betrieben werden kann. Dies bedingt zunächst, dass das Verfahren 
in der Lage ist, die Ausgangsstoffe stabil und kontinuierlich in Methan umzuwan-
deln. Grundvoraussetzung hierfür ist die Gewährleistung von konstanten Bedingun-
gen, in denen methanogene Mikroorganismen ihren Stoffwechsel betreiben können. 
Die Einspeisung des synthetischen Methans in das öffentliche Erdgasnetz und die 
Verwertung als Erdgassubstitut fordern zudem, dass eine Methankonzentration im 
Produktgas größer 95 % erreicht wird (Graf et al. 2014, Thema et al. 2019). Über 
die wirtschaftliche Konkurrenzfähigkeit des Verfahrens entscheidet unter anderem 
die Menge an Methan, die pro Volumen- und Zeiteinheit im Reaktor in der geforder-
ten Qualität produziert werden kann. Für die biologische Methanisierung wird diese 
als volumenspezifische Methanbildungsrate (mbr) in mCH4

3 ∙m-3
L∙h

-1 angegeben.   
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Methanogene Mikroorganismen leben in wässrigen Medien, aus denen sie ihr 
Substrat beziehen und zu Methan umsetzen (Burkhardt 2012). Da die beiden 
Ausgangsstoffe Wasserstoff und CO2 jeweils gasförmig vorliegen, müssen diese 
zunächst in die wässrige Lösung transportiert werden. Die Forschungsbemühungen 
zu Verfahren zur biologischen Methanisierung setzen sich daher mit biologischen 
und verfahrenstechnischen Bedingungen auseinander, um den Stofftransport und 
den Umsatz der Methansynthese zu steigern. Im Kontext mit dem Power-To-Gas-
Prozess entstanden seit 2011 mehrere Ansätze zur biologischen Methanisierung 
mit dem Ziel, ein erneuerbares Erdgassubstitut mit hohen volumenspezifischen Me-
thanbildungsraten zu gewinnen. Aktuell existieren bereits verschiedene Verfahren 
im Pilot- oder halbtechnischen Maßstab (Burkhardt et al. 2018, Reuter 2015, Hafen-
bradl 2016, Pacan 2019).  

1.2 Zielsetzung 

Übergeordnetes Ziel dieser Arbeit ist es, ein neuartiges, biotechnologisches Verfah-
ren zur Methansynthese aus Wasserstoff und CO2 zu entwickeln. Diese Arbeit soll 
die Grundlage schaffen, um das Verfahren in der technischen Anwendung zur 
Gewinnung synthetischen Erdgases aus CO2-Emissionen industrieller Prozesse 
einzusetzen. Dazu soll das Verfahren im Labor so weit entwickelt werden, dass es 
anschließend in den technischen Maßstab skaliert werden kann. Es soll dabei eine 
mindestens konkurrenzfähige Produktivität zu vergleichbaren Prozessen erreichen.  

Aus der Zielsetzung leitet sich die Aufgabenstellung dieser Arbeit ab, die Kinetik des 
Prozesses zunächst in Form einer mathematischen Modellierung theoretisch zu 
beschreiben. Darin soll der Stofftransport der gasförmigen Edukte in die wässrige 
Lösung, die Umwandlung durch die methanogenen Organismen sowie deren Wech-
selwirkung dargestellt werden. Die Beschreibung des Reaktionsmechanismus und 
dessen mathematische Modellierung soll mit dem Ziel erfolgen, zentrale Prozess-
größen, wie die Zusammensetzung des Produktgases und die mbr abschätzen zu 
können. Limitierende Einflussgrößen sollen in der Folge identifiziert und angepasst 
werden, um die Methanbildungsrate und die Methankonzentration im Produktgas zu 
maximieren. Die Modellierung soll darüber hinaus als Grundlage zur Umsetzung 
und Optimierung eines Reaktors im Labormaßstab dienen. Dazu soll das Modell 
zunächst in experimentellen Untersuchungen verifiziert werden, indem Ergebnisse 
der Modellierung mit dem der Experimente verglichen werden.  
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Ausgangspunkt der praktischen Umsetzung des Verfahrens bildet ein Strahldüsen-
reaktor mit einer internen Gasrückführung. Das Verfahren wurde patentiert 
(EP3013937A1). Der Prozess der biologischen Methanisierung basiert darauf, dass 
in der flüssigen Phase dauerhaft Bedingungen herrschen, bei denen die Methan-
synthese ungehindert ablaufen kann. Die hierfür notwendigen Voraussetzungen 
einer strikt anaeroben Atmosphäre, ideale physiologische Bedingungen für die 
Mikroorganismen sowie eine kontinuierliche, stabile Reaktionsführung sind Basis 
aller Experimente dieser Arbeit. Alle Messungen sollen dabei unter stationären 
Bedingungen durchgeführt werden, in denen alle relevanten Prozessgrößen zeitlich 
möglichst konstant gehalten werden.  

Im Zuge der experimentellen Untersuchungen soll das Reaktorverhalten auf den 
Reaktionsmechanismus abgestimmt werden. Das Reaktorverhalten soll hierzu 
anhand von Verweilzeitanalysen beschrieben, in die Modellierung aufgenommen 
und auf den Prozess angepasst werden. Ziel der Zusammenführung von Reaktions-
kinetik und Reaktorverhalten ist die Steigerung der volumenspezifischen Methanbil-
dungsrate sowie der Methankonzentration im Produktgas. 
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2 Theoretische Grundlagen 

2.1 Grundlagen der biologischen Methanisierung 

2.1.1 Stand der Technik der anaeroben Methansynthese 

Methanogene Organismen werden industriell vor allem in Biogasanlagen oder zur 
anaeroben Abwasserreinigung genutzt. Sie stehen dabei am Ende der anaeroben 
Abbaukette, in der aus organischen Polymeren Biogas bzw. Faulgas gewonnen wird 
(Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe (FNR), 2013). Methanogene Mikroorga-
nismen liegen in diesen Prozessen in einer Mischkultur aus hydrolysierenden, 
acidogenen und acetogenen Organismen vor, die über mehrere Zwischenprodukte 
das Substrat des methanogenen Stoffwechsels produzieren. Die Methansynthese 
bildet den letzten Schritt in der Abbaukette, bei dem Wasserstoff und CO2 (hydro-
genotrophe Methanisierung) oder Essigsäure (acetoklastische Methanisierung) zu 
Methan umgewandelt werden können. Abbildung 1 zeigt hierzu die anaerobe Ab-
baukette zur Gewinnung von Biogas aus organischen Ausgangsstoffen. 

 
Abbildung 1: Anaerobe Abbaukette (eigene Darstellung nach Burkhardt 2012 und Rosenwinkel et al. 
2015).  Die Methanogenese stellt den letzten Schritt des anaeroben Abbauprozesses dar. 

Die anaerobe Abbaukette wird in technischen Systemen, z.B. in Anlagen zur 
Gewinnung von Bioenergie aus organischen Reststoffen oder nachwachsenden 
Rohstoffen durchlaufen. Auch organisch hochbelastete Abwässer in der Lebensmit-
telindustrie (z.B. in Brauereien) oder weiteren Branchen wie in der papierverarbei-
tenden oder der chemischen Industrie, werden häufig anaerob abgebaut. Gründe 
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hierfür sind neben der Gewinnung von Methan auch ein geringerer Anfall von Über-
schussschlamm bei deutlich niedrigerem Energiebedarf gegenüber aeroben Ver-
fahren (Rosenwinkel et al. 2015). 

Die Präsenz von Wasserstoff im System besitzt einen entscheidenden Einfluss auf 
die Vorgänge in der anaeroben Abbaukette. Abbildung 2 veranschaulicht, wie der 
Wasserstoffpartialdruck die freie Enthalpie des Stoffwechsels der Organismen für 
zentrale Zwischenprodukte entlang der anaeroben Abbaukette beeinflusst.  

 
Abbildung 2: Freie Enthalpie zentraler Umwandlungsschritte in der anaeroben Abbaukette in Abhängig-
keit vom herrschenden Wasserstoffpartialdruck. (Grepmeier 2002). Nur im „thermodynamischen Fens-
ter“ (schraffierte Fläche) können die entsprechenden Reaktionen ablaufen. 

Es zeigt sich, dass die Methanogenese durch die Verfügbarkeit von Wasserstoff 
thermodynamisch begünstigt wird, während der Abbau von Zwischenprodukten 
durch Wasserstoff behindert wird. Insbesondere kann der Abbau von Propionat zu 
Acetat in der Acetogenese nur bei Wasserstoffpartialdrücken von weniger als 
10-4 bar erfolgen. Die Anreicherung von Propionsäure im Reaktor kann die Metha-
nogenese schon in geringen Konzentrationen so stark hemmen, dass der gesamte 
Abbauprozess zum Erliegen kommt (Sahm 1981, Burkhardt 2012, Madigan et al. 
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2013). Die methanogenen Organismen müssen demnach den entstehenden Was-
serstoff vorgelagerter Prozesse kontinuierlich verbrauchen, um den Wasserstoffpar-
tialdruck ständig unterhalb von 10-4 bar zu halten. Nur in diesem Fall wird die 
anaerobe Abbaukette nicht durch die Anwesenheit von Wasserstoff gehemmt. Ver-
glichen mit Standardbedingungen (T= 25 °C, pH2

= 1 bar) können die methanogenen 

Organismen bei einem derart niedrigerem Wasserstoffpartialdruck einen deutlich 
geringeren Energiegewinn für ihren Stoffwechsel erzielen (Grepmeier, 2002). So 
liegt der Energiegewinn des hydrogenotrophen methanogenen Stoffwechsels bei 
einem Wasserstoffpartialdruck von 10-4 bar bei nur noch ca. -40 kJ/mol. Unterhalb 
von 10-6 bar wird die Methansynthese aus Wasserstoff und CO2 endergon und 
kommt zum Erliegen.  

Die hydrogenotrophen Methanogenen befinden sich in anaeroben Abbauprozessen 
darüber hinaus in einer Konkurrenzsituation mit anderen hydrogenotrophen Orga-
nismen um den verfügbaren Wasserstoff. So sind homoacetogene Organismen wie 
Clostridium ljungdalii in der Lage, Wasserstoff und CO2 zu Essigsäure umzuwan-
deln (Burkhardt 2012, Phillips et al. 1994):  

4 𝐻𝐻2 + 2 𝐶𝐶𝐶𝐶2
𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶 𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙𝑙
�⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯�  𝐶𝐶𝐶𝐶3𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶𝐶 + 2 𝐻𝐻2𝑂𝑂          ∆𝐻𝐻𝑅𝑅

0 =  −95 𝑘𝑘𝑘𝑘
𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚�  

       
(2) 

Sulfatreduzierende Organismen können Wasserstoff als Reduktionsmittel zur 
Umwandlung von Sulfat zu Schwefelwasserstoff nutzen, wenn eine passende 
Schwefelquelle in den Reaktor eingetragen wird: 

 4 𝐻𝐻2 + 𝑆𝑆𝑆𝑆4
2− 𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆

�⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯⎯�  𝐻𝐻𝐻𝐻− + 3 𝐻𝐻2𝑂𝑂 + 𝑂𝑂𝑂𝑂−         

       
(3) 

Sulfatreduzierer können aus der Reaktion mehr Energie gewinnen und verfügen 
außerdem über günstigere kinetische Eigenschaften, so dass sie häufig in der Lage 
sind, bei geringer Verfügbarkeit von Wasserstoff erfolgreich mit Methanogenen um 
diesen zu konkurrieren (Rosenwinkel et al. 2015).  
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2.1.2 Mikrobiologische Grundlagen der Methanogenese 

Methanogene Organismen werden der Domäne der Archaeen zugeordnet 
(Madigan et al. 2013). Alle bekannten Methanogenen können als hydrogenotrophe 
Organismen Methan aus Wasserstoff und CO2 synthetisieren (Graf et al. 2014). 
Andere in Frage kommende Substrate von methanogenen Mikroorganismen sind 
Essigsäure oder organische C1-Verbindungen wie Ameisensäure oder Methylamin 
(Zabranska 2018). In der hydrogenotrophen Methansynthese wird Wasserstoff als 
Energie- und CO2 als Kohlenstoffquelle zum Zellaufbau genutzt, der Stoffwechsel 
erfolgt demnach chemoautotroph. Einige methanogene Stämme können auch CO 
als Kohlenstoffquelle in der Methansynthese verwerten (Daniels et al. 1977, Brunner 
1987). Eine Übersicht über wesentliche methanogene Gattungen, ihre Morphologie 
und Substrate findet sich in (Burkhardt 2012). 

Methanogene Mikroorganismen nutzen üblicherweise weniger als 5 % der einge-
setzten Energie für ihren Biomasseaufbau (de Poorter 2007). Der über den 
Wasserstoff in den Prozess eingebrachte Energieinhalt wird zu 78 % in das entste-
hende Methan übertragen. Die restliche Energie wird als Wärme an die Umgebung 
abgegeben (Graf et al. 2014). Methanogene Archaeen gehören als strikt anaerobe 
Mikroorganismen zu den empfindlichsten bekannten Organismen gegenüber Sau-
erstoff. Methanogene Organismen können bereits abgetötet werden, wenn sie kurz-
fristig geringen Sauerstoffkonzentrationen ausgesetzt sind (Sahm 1981, Paynter & 
Hungate 1968). Die Methansynthese kann demnach nur in stark reduzierendem 
Milieu stattfinden. Für Stoffwechsel und Wachstum benötigen methanogene Mikro-
organismen ein Redoxpotenzial von unter -330 mV (Sahm 1981, Weiland 2003). 

Die Aktivität von Mikroorganismen in Abhängigkeit von der Temperatur weist einen 
charakteristischen Verlauf auf. Wachstum und Stoffwechselrate steigen zunächst 
mit zunehmender Temperatur bis zu einem Maximum an und fallen danach rapide 
ab. Der Rückgang der Aktivität ist damit zu begründen, dass die an der Reaktion 
beteiligten Enzyme durch zu hohe Temperaturen denaturiert werden und dadurch 
dauerhaft ihre katalytische Wirkung verlieren. Allgemein werden drei Temperatur-
fenster unterschieden, in denen methanogene Mikroorganismen Aktivitätsmaxima 
aufweisen (Weiland 2003, Rosenwinkel et al. 2015): 

• psychrophil (unter 20 °C) 
• mesophil (20 °C – 40 °C) 
• thermophil (über 40 °C)  
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Das pH-Optimum der Methansynthese liegt im neutralen Bereich zwischen 6,7 bis 
7,5 (Sahm 1981, Rosenwinkel et al. 2015). Zu niedrige pH-Werte sind dabei kriti-
scher als zu hohe (Sahm 1981, Weiland 2003). Kritisch für die Methansynthese sind 
darüber hinaus vor allem flüchtige organische Säuren wie Essig-, Propion- und 
Buttersäure, die in anaeroben Abbauprozessen als Zwischenprodukt entstehen und 
in undissoziierter Form schon bei geringen Konzentrationen hemmend auf die 
Methansynthese wirken (Rosenwinkel et al. 2015). Auch Quellen von Makronähr-
stoffen wie Ammonium und Schwefel wirken abhängig von Temperatur und pH-Wert 
hemmend (Rosenwinkel et al. 2015). Methanogene Mikroorganismen beziehen aus 
dem wässrigen Medium auch weitere Nährstoffe wie Stickstoff-, Phosphor- und 
Schwefelquellen, Nährsalze, Vitamine und Spurenelemente, die sie zum Zellaufbau 
nutzen (Krieg et al. 2008, Vintilou 2013, Neubeck 2016).  

2.1.3 Kinetik biologisch katalysierter Reaktionen 

Die Kinetik biologisch katalysierter Reaktionen, denen auch die hydrogenotrophe 
Methanisierung zugeordnet wird, kann über das Modell nach Michaelis-Menten 
beschrieben werden. Das Modell beschreibt die Reaktionsgeschwindigkeit biolo-
gisch katalysierter Reaktionen in Abhängigkeit von Substratangebot, Aktivität und 
Affinität eines Enzyms gegenüber dem untersuchten Substrat (Chmiel 2011, Draxler 
2014). Das Modell von Michaelis-Menten kann auch für komplexere Umwandlungs-
prozesse in Mikroorganismen mit mehreren Zwischenschritten genutzt werden. In 
diesem Fall wird angenommen, dass eine enzymatische Umwandlung geschwin-
digkeitsbestimmend ist und sich die einzelnen Umwandlungsschritte in ihrer Kinetik 
nicht beeinflussen (Chmiel, 2011; Emig & Klemm 2017).  

Im einfachsten Fall liegen alle Edukte der Reaktion bis auf eins im Überschuss vor, 
so dass die Kinetik der Umwandlung nur anhand der Konzentration eines Stoffs, als 
Ein-Substrat-Kinetik, beschrieben werden kann. Für gasförmige Substrate ist die 
zur Verfügung stehende Substratkonzentration im wässrigen Medium über die in 
der Flüssigkeit gelöste Gasmenge bestimmt (Chmiel 2011). Im thermodynamischen 
Gleichgewicht wird diese über das Henry’sche Gesetz beschrieben. Die Löslichkeit 
von CO2 im Temperaturbereich mesophiler Mikroorganismen ist ca. 30-fach höher 
als die von Wasserstoff (Sander 2015). Aus diesem Grund nehmen alle bekannten 
Ansätze zur Beschreibung der biologischen Methanisierung an, dass CO2 bei 
stöchiometrischer Zugabe der Edukte im Überschuss vorliegt und die Verfügbarkeit 
von Wasserstoff limitierend für die Umwandlung ist (Wise et al. 1976, Schill et 
al.1996, Burkhardt 2012, Seifert et al. 2014, Strübing et al. 2017). Für die 
biologische Methanisierung soll in diesem Fall eine Ein-Substrat-Kinetik gegenüber 
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Wasserstoff angenommen werden. Der Michaelis-Menten-Theorie liegt zu Grunde, 
dass der Abbau eines Substrats über die Bildung eines Substrat-Enzym-Komplexes 
erfolgt. Dort läuft die irreversible Umwandlung zu einem Enzym-Produkt-Komplex 
ab, bevor sich das Produkt wieder vom Enzym löst. Das regenerierte Enzym ist 
anschließend für die nächste Umwandlung verfügbar. Die Umwandlung von Enzym-
Substrat-Komplex zu Enzym-Produkt-Komplex ist im Vergleich zu den übrigen 
Teilschritten zeitlich sehr kurz, so dass dieser Schritt in der kinetischen Betrachtung 
vernachlässigt werden kann (Chmiel 2011, Madigan et al. 2013): 

 𝑆𝑆 + 𝐸𝐸 
𝑘𝑘1↔  𝐸𝐸𝐸𝐸 

𝑘𝑘2→ 𝐸𝐸 + 𝑃𝑃 

       
(4) 

Das Michaelis-Menten-Modell kann nur angewendet werden, wenn das Biomasse-
wachstum im Betrachtungszeitraum vernachlässigt werden kann. In diesem Fall 
kann die Anzahl an aktiven Enzymen als konstant angenommen werden (Chmiel 
2011). Die Geschwindigkeit der Substratumwandlung richtet sich dann nach dem 
Grad der Sättigung der Enzyme im Enzym-Substrat-Komplex. Die maximale Um-
wandlungsgeschwindigkeit wird dann erreicht, wenn alle im System befindlichen 
Enzyme im Enzym-Substrat-Komplex gebunden sind, in dem der Umsatz zum Pro-
dukt der Reaktion stattfindet. Die Konzentration der Enzyme im Enzym-Substrat-
Komplex c(ES) entspricht dann der Konzentration aller Enzyme im System c(E0): 

 𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 = max �
𝑑𝑑𝑑𝑑(𝑃𝑃)

𝑑𝑑𝑑𝑑
� =  𝑘𝑘2 ∗ 𝑐𝑐(𝐸𝐸0) 

       
(5) 

Herrschen im Prozess stationäre Bedingungen, sind die Konzentrationen von Sub-
strat, Produkt und Enzym-Substrat-Komplexen zeitlich konstant. In diesem Fall ist 
die Kinetik von Hin- und Rückreaktion gleich groß, so dass die Reaktionsgeschwin-
digkeitskonstanten aller Teilreaktionen zur Michaelis-Menten-Konstanten KM 
zusammengefasst werden können. Der KM-Wert des Enzyms entspricht der Sub-
stratkonzentration im System, bei der die Hälfte der Enzyme im Enzym-Substrat-
Komplex gebunden sind und diese ihre halbmaximale Umsatzrate erreichen. Durch 
Einsetzen und Umformen der Gleichungen folgt für die Umsatzrate das Modell von 
Michaelis-Menten (Emig & Klemm 2017, Chmiel 2011, Madigan et al. 2013): 

 
𝑑𝑑𝑑𝑑(𝑃𝑃)

𝑑𝑑𝑑𝑑
= 𝑣𝑣 =  

𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑐𝑐(𝑆𝑆)
𝐾𝐾𝑀𝑀 + 𝑐𝑐(𝑆𝑆)  

       
(6) 
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Der KM-Wert ist damit ein Maß für die Affinität des Enzyms gegenüber seinem 
Substrat. Je geringer der KM-Wert ist, umso stärker steigt die Umsatzrate des En-
zyms in Abhängigkeit von der Substratkonzentration (Chmiel 2011). 

In vielen Fällen wird die Produktion der Biomasse selbst als das Produkt der Reak-
tion angesehen. In diesem Fall wird zur Beschreibung der Kinetik das Monod-Modell 
verwendet. Die Modelle von Michaelis-Menten und Monod besitzen die gleiche 
Kinetik. Dabei stellt die Biomasse das Produkt P dar, die Kinetik v, bzw. vmax wird 
hier als (maximale) Wachstumsrate der Zellen µ, bzw. µmax angegeben. Die Sätti-
gungskonstante KM entspricht hier KS für die Monod-Gleichung (Draxler 2014):  

 µ =  
µ𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑐𝑐(𝑆𝑆)
𝐾𝐾𝑆𝑆 + 𝑐𝑐(𝑆𝑆)  

       
(7) 

Die beiden Modelle sind über die Biomasseausbeute YP miteinander verbunden. 
Diese beschreibt, wie viel Biomasse pro mol produziertem Produkt gebildet wird 
(Rosenwinkel et al. 2015). 

2.1.4 Kinetik der homogenen Methansynthese in der biologischen Metha-
nisierung 

Die biologische Methanisierung umfasst, in Abgrenzung zur Methangewinnung in 
anaeroben Abbauprozessen biologischen Materials, nur eine einzige Reaktion, ent-
sprechend Formel (1). Die Betriebsbedingungen eines Prozesses können deshalb 
ausschließlich für die hydrogenotrophe Methansynthese optimiert werden. In zahl-
reichen Ansätzen werden dabei sowohl der homogene Umsatz von Wasserstoff und 
CO2 durch die methanogenen Organismen als auch die Optimierung des Stofftrans-
ports der Edukte in die Lösung untersucht. Eine umfangreiche Studie zu den einge-
setzten Organismen, Begasungsvarianten und Reaktionsbedingungen findet sich in 
(Jochum, 2019). 

Im Prozess der biologischen Methanisierung stellt Wasserstoff das limitierende 
Substrat dar. Die Michaelis-Menten-Konstante hydrogenotropher, methanogener 
Organismen wird daher für Wasserstoff angegeben. Der mesophile methanogene 
Organismus Methanobacterium formicicum besitzt eine maximale Umsatzrate von 
ca. 0,043 molCH4∙goTS

-1 ∙h-1 und einen KM-Wert von 6 µmolH2
∙ l-1 (Schauer et al. 1982). 

Dieser KM-Wert entspricht nach dem Henry’schen Gesetz einem Partialdruck von 
Wasserstoff von etwa 0,01 bar. In der Symbiose mit anderen Organismen in der 
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anaeroben Abbaukette und in der Konkurrenz mit weiteren wasserstoffverwerten-
den Organismen bedarf der methanogene Stoffwechsel dieser hohen Affinität, um 
ihren Stoffwechsel betreiben zu können. Im Kontext der biologischen Methanisie-
rung hat dies zur Folge, dass die methanogenen Organismen in der Lage sind, auch 
bei geringer Verfügbarkeit von Wasserstoff noch hohe Umsatzraten zu erzielen. 

In Formel (8) wird für die Änderung der Produktkonzentration im Prozess der biolo-
gischen Methanisierung die volumenspezifische Methanbildungsrate (mbr) einge-
führt. Die Substratkonzentration entspricht hier der Konzentration des gelösten 
Wasserstoffs im System. Das Michaelis-Menten-Modell beschreibt eine auf die 
Organismen bezogene Umwandlungsgeschwindigkeit. Durch Multiplikation mit der 
Enzymkonzentration c(E) wird die Umsatzrate auf das Flüssigkeitsvolumen bezo-
gen. In dieser Arbeit wird für die Enzymkonzentration die Konzentration der metha-
nogenen Organismen in der Lösung mit x [in goTS/l] angegeben. Es folgt: 

 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 =
𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿

𝐾𝐾𝑀𝑀 + 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿
∗ 𝑥𝑥 

       
(8) 

Abbildung 3 zeigt hierzu den Zusammenhang zwischen Umsatzrate von 
Methanobacterium formicicum und der Substratkonzentration im Michaelis-Menten-
Modell. Die Substratkonzentration ist als Gelöstkonzentration des Wasserstoffs und 
als korrespondierender Partialdruck nach dem Henry’schen Gesetz dargestellt. 

 
Abbildung 3: Michaelis-Menten-Kinetik für den mesophilen Stamm Methanobacterium formicicum  bei 
einer Biomassekonzentration von 1 g/l (Schauer 1982) Die Substratkonzentration auf der Abszisse ist 
als Konzentration in der Lösung und als Partialdruck nach dem Henry’schen Gesetz aufgetragen.   
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Die Geschwindigkeit der Umwandlung lässt sich entsprechend Abbildung 3 in drei 
Bereiche unterteilen: 

• Für cH2,L < KM ist die Umsatzrate direkt proportional zum Substratangebot. 
Es stellt sich ein nahezu linearer Zusammenhang zwischen der Substratkon-
zentration und der Umsatzrate ein. 

• Für cH2,L >> KM erreichen die Mikroorganismen ihre maximale Umsatzrate 
vmax. In diesem Fall sind alle aktiven Zentren im Enzym-Substrat-Komplex 
belegt (Chmiel 2011). Durch weitere Erhöhung der Substratkonzentration 
kann die Reaktion nicht weiter beschleunigt werden.  

• Zwischen den beiden Extrema existiert ein breiter Bereich mit cH2,L > KM, in 
dem sich die Umsatzrate mit zunehmender Substratkonzentration ihrem 
Maximum annähert. Bei cH2,L= 3 KM werden 75 %, bei cH2,L= 10 KM 91 % von 
vmax erreicht. 

Die maximale Wachstumsrate von M. formicicum wird für Wasserstoff und CO2 als 
Substrat mit einer relativ großen Messunsicherheit mit Werten um 0,082 h-1 
angegeben (Schauer & Ferry 1980). So beträgt die Wachstumsrate für hydrogenot-
rophe Methanogene nach Rosenwinkel et al. (2015) im Durchschnitt 0,058 h-1. Die 
Biomasseausbeute betrug in den Messungen von Schauer & Ferry (1980) etwa 
3,5 goTS∙molCH4

-1  im ungehinderten Wachstum. Im Bereich linearen Wachstums kann 
die Biomasseausbeute der hydrogenotrophen Methanisierung jedoch deutlich nied-
riger im Bereich um 1,6 – 2 goTS∙molCH4

-1  liegen (de Poorter et al. 2007). Die Sterbe-
rate von Methanogenen liegt im Bereich von ca. 0,83∙10-3 h-1 (Rosenwinkel et al. 
2015).  

Methanogene Organismen unterscheiden sich je nach Gattung in ihren kinetischen 
Eigenschaften. Tendenziell besitzen thermophile Organismen höhere Umsatzraten 
als mesophile (Rosenwinkel et al. 2015). So liegt die maximale Wachstumsrate des 
thermophilen Stamms Methanothermobacter thermoautotrophicum mit Werten von 
0,49 h-1 deutlich höher als beim mesophilen Stamm M. formicicum (Peillex et al. 
1988, Schönheit 1980). Mit Hilfe der Biomasseausbeute ergibt sich vmax von M. ther-
moautotrophicum zu ca. 0,26 molCH4∙goTS

-1 ∙h-1. Der KM-Wert des thermophilen 
Stamms M. thermoautotrophicum wird von Schönheit (1980) und Kristjansson et al. 
(1982) mit 20 µmolH2

∙ l-1 angegeben, während Jud et al. (1997) deutlich höhere 
Werte von über 60 µmolH2

∙ l-1 ermittelten. Dagegen sind die KM-Werte des meso-
philen Organismus Methanospirillum hungatei (5 µmolH2

∙ l-1) sowie Kulturen aus 



 

 15 

Seesedimenten (9 µmolH2
∙ l-1 bzw. 15 µmolH2

∙ l-1) mit dem KM-Wert von M. formici-
cum vergleichbar (Schauer et al. 1982, Kristjansson et al. 1982). Der ebenfalls me-
sophile Stamm M. bryantii erreicht mit einer maximalen Wachstumsrate von 
0,032 h-1 und einem KS-Wert von 18 µmol/l niedrigere Wachstumsraten als M. for-
micicum (Karadagli & Rittmann 2006). Die maximale Umsatzrate des psychrophilen 
Stamms MSB beträgt 0,015 molCH4∙goTS

-1 ∙h-1 bei seinem Temperaturoptimum von 
25 °C und einem KM-Wert von ca. 1 µmolH2

∙ l-1 (Kotsyurbenko et al. 2001). Me-
thanobacterium formicicum ist, neben Wasserstoff und CO2, auch in der Lage, For-
miat anaerob zu Methan umzusetzen. Der Umsatz erfolgt gemäß Formel (9) 
(Schauer 1982). Der KM-Wert von M. formicicum mit Formiat beträgt 3,5 mmol∙l-1 bei 
einer maximalen Methanbildungsrate von 14 mmolCH4∙h

-1 (Chua & Robinson 1983): 

4𝐻𝐻𝐻𝐻𝐻𝐻𝐻𝐻− + 4 𝐻𝐻+ + 𝐻𝐻2𝑂𝑂 ↔  𝐶𝐶𝐶𝐶4 + 3 𝐻𝐻+ + 3𝐻𝐻𝐻𝐻𝐻𝐻3
−        ∆𝐻𝐻𝑅𝑅

0 =  −130 𝑘𝑘𝑘𝑘
𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚�  

       
(9) 

In Abbildung 4 wird die Wachstums- bzw. die Methanbildungsrate von M. formicicum 
in Abhängigkeit von der Temperatur (links) und des pH-Werts (rechts) veranschau-
licht (Chua & Robinson 1983). Als Substrat diente in diesen Versuchen Formiat. 

 

 

 
Abbildung 4: Abhängigkeit der Wachstumsrate (schwarze Kacheln) und der Methanbildungsrate (weiße 
Kacheln) von der Temperatur (links) und dem pH-Wert (rechts) (Chua & Robinson 1983).  

Die oben angegebenen Wachstums- und Umsatzraten gelten jeweils unter idealen 
Bedingungen. Weichen wesentliche Parameter wie die Temperatur oder der 
pH-Wert vom Optimum der Organismen ab, sinkt die Umsatzrate von M. Formici-
cum deutlich (Brunner 1987, Chua & Robinson 1983).  
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2.2 Reaktionskinetik heterogen katalysierter Reaktionen 

2.2.1 Mechanismus mehrphasiger Gas-Flüssig-Reaktionen 

Die Edukte der biologischen Methanisierung werden dem Reaktor nicht in flüssiger 
Form, sondern gasförmig zugeführt. Die methanogenen Organismen liegen in der 
flüssigen Phase vor und beziehen auch ihr Substrat von dort. Im Reaktor bildet sich 
in der Folge ein mehrphasiges System aus, mit einer flüssigen kontinuierlichen 
Phase und darin dispergierten Gasblasen. Die Edukte der Reaktion, Wasserstoff 
und CO2, müssen zunächst vom Inneren der Gasphase zu den Mikroorganismen in 
der flüssigen Phase transportiert werden. Der Transportmechanismus gliedert sich 
dabei in mehrere nacheinander ablaufende, miteinander gekoppelte Transport-
schritte (Hass & Pörtner 2009): 

1. Transport der Reaktionspartner aus dem Kern der gasförmigen Phase an die 
Grenzschicht Gas/Flüssigkeit 

2. Übergang der Reaktionspartner in der Grenzschicht Gas/Flüssigkeit 
3. Transfer durch das die Blase umgebende, nicht gemischte Flüssigkeitsgebiet 
4. Transport der gelösten Edukte von der Grenzschicht Gas/Flüssigkeit in den 

Kern der Flüssigkeit zur Oberfläche der methanogenen Mikroorganismen 
5. Transfer durch das die Organismen umgebende, nicht gemischte Flüssig-

keitsgebiet 
6. Übergang von der Oberfläche der Organismen zum aktiven Zentrum 
7. Umsatz der Edukte durch die methanogenen Mikroorganismen 

 

 
Abbildung 5: Schematische Darstellung des Stofftransports eines gasförmigen Substrats bis zur Um-
wandlung durch einen Mikroorganismus  (Hass & Pörtner 2009)  
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Der Transport der Reaktionspartner innerhalb der beiden Phasen erfolgt in hinrei-
chend gut durchmischten Systemen durch Konvektion. Ausgleichsvorgänge finden 
daher so schnell statt, dass Konzentrationsgradienten innerhalb einer Phase ver-
nachlässigbar sind. Die Transportwiderstände innerhalb einer Phase werden zur 
Ermittlung des Stofftransports daher nicht berücksichtigt. Auch die Mikroorganis-
men werden bei ausreichend starker Durchmischung quasihomogen im System 
verteilt. Stofftransportwiderstände an der Oberfläche bzw. innerhalb von Zellagglo-
meraten oder Zellen werden ebenfalls vernachlässigt. Die Reaktion der gelösten 
Stoffe im Kern der flüssigen Phase kann daher als pseudohomogen angesehen 
werden. Das Stofftransportproblem vereinfacht sich damit in diesem Zusammen-
hang auf den Stofftransport durch die Grenzschicht Gas/Flüssigkeit sowie die 
Reaktion in der flüssigen Phase (Chmiel 2011, Moser 2014). 

2.2.2 Stofftransport von Gasen in eine Flüssigkeit 

Der Stoffdurchgang durch eine Grenzschicht Gas/Flüssigkeit, Teilschritt zwei der 
Transportvorgänge in Abschnitt 2.3.1, wird analog zur Beschreibung des Wärme-
durchgangs wie folgt definiert (Kraume 2012): 

 
𝑛̇𝑛𝑖𝑖

𝑉𝑉𝑅𝑅
= 𝑘𝑘𝐺𝐺/𝐿𝐿 ∗ 𝑎𝑎 ∗ �𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿

∗ − 𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿� 
       
(10) 

Der übergehende Stoffmengenstrom pro Volumeneinheit folgt aus dem Produkt aus 
dem Stoffdurchgangskoeffizienten kG/L, der dem Stofftransport zur Verfügung 
stehenden volumenspezifischen Oberfläche a und dem treibenden Konzentrations-
gefälle des transportierten Stoffs. Letzteres ergibt sich aus der Differenz zwischen 
der Löslichkeit des Stoffs ci,L

*  im thermodynamischen Gleichgewicht und der herr-
schenden Konzentration ci,L. Die Gleichgewichtskonzentration der gelösten Kompo-
nente in der Lösung kann nach dem Henry-Gesetz bestimmt werden. Danach ist 
die Konzentration des Stoffs in der Lösung dem Partialdruck der Komponente über 
der Lösung proportional. Der Henry-Löslichkeitskoeffizient Hi

cp ist eine temperatur-
abhängige Stoffkonstante. Sie gibt an, welche Stoffmenge eines gasförmigen Stoffs 
sich in einem Liter eines Lösemittels pro 1 bar Partialdruck im thermodynamischen 
Gleichgewicht lösen. Das Henry-Gesetz ist nur für eine nahezu ideale Verdünnung 
des gelösten Stoffs anwendbar (Sander 2015): 

 𝑐𝑐𝑖𝑖
∗ = 𝐻𝐻𝑖𝑖

𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝑖𝑖 
       
(11) 
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Der Stoffdurchgangskoeffizient kG/L stellt den Kehrwert des dem Stofftransport 
entgegenstehenden Widerstands dar. Nach der Zweifilmtheorie setzt sich die Pha-
sengrenzschicht aus jeweils einer flüssigen und einer gasförmigen Grenzschicht 
zusammen. Der Gesamtwiderstand des Stoffdurchgangs durch die Phasengrenze 
resultiert aus der Summe der Einzelwiderstände in den beiden Grenzschichten. 
Dabei sind die Grenzschichten jeweils in Ruhe, so dass der Transport innerhalb der 
Grenzschicht ausschließlich diffusiv erfolgt (Kraume 2012, Moser 2014). Der 
Stofftransportkoeffizient wird demnach maßgeblich durch die Diffusionskoeffizien-
ten des zu übertragenden Stoffs bestimmt. Da die Diffusion in der Gasphase deut-
lich schneller als in der flüssigen Phase erfolgt, kann zur Beschreibung des 
Stoffdurchgangs der gasseitige Stoffübergangskoeffizient meist vernachlässigt wer-
den. Der Stofftransport wird in diesem Fall ausschließlich über den flüssigkeitsseiti-
gen Stoffübergangskoeffizienten kL beschrieben (Kraume 2012, Chmiel 2011, 
Moser 2014). 

Mit a wird die auf das Reaktorvolumen bezogene Oberfläche des Stofftransports 
angegeben. Diese wird durch das Stoffsystem und dessen Zustandsgrößen, den 
Reaktor und dessen Betriebsparameter definiert. In Blasensäulenreaktoren wird 
Gas in einer Flüssigkeit dispergiert. Das Gas liegt hier in Form von fein verteilten 
Blasen innerhalb der flüssigen Phase vor. Die Phasengrenzfläche kann diesem Fall 
anhand von Gasgehalt und mittlerem Blasendurchmesser beschrieben werden 
(Kraume 2012): 

 𝑎𝑎 =
𝐴𝐴
𝑉𝑉𝑅𝑅

=
6 ∗ 𝜀𝜀𝐺𝐺

𝑑𝑑32
 

       
(12) 

Der Gasgehalt gibt in diesem Zusammenhang an, welches Volumen die gasförmige 
Phase in einem Zweiphasensystem einnimmt (Sprehe et al. 1999): 

 𝜀𝜀𝐺𝐺 =
𝑉𝑉𝐺𝐺,𝐿𝐿

𝑉𝑉𝐿𝐿 + 𝑉𝑉𝐺𝐺,𝐿𝐿
 

       
(13) 
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Bei festgelegter Reaktorgeometrie werden der mittlere Blasendurchmesser und der 
Gasanteil maßgeblich durch die Gasleerrohrgeschwindigkeit wG und das sich aus-
bildende Strömungsregime beeinflusst. Die Gasleerrohrgeschwindigkeit gibt dabei 
an, mit welcher Geschwindigkeit das Gas den Reaktionsraum durchströmen würde, 
wenn dieser ansonsten leer wäre. Sie berechnet sich als Quotient aus Volumen-
strom und Querschnittsfläche des Reaktionsraums (Kraume 2012): 

 𝑤𝑤𝐺𝐺 =
𝑉̇𝑉𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺𝐺

𝐴𝐴𝑅𝑅
 

       
(14) 

Im homogenen Strömungsregime, bei niedriger Gasleerrohrgeschwindigkeit, sind 
die Blasengrößen und die Aufstiegsgeschwindigkeit der Blasen relativ einheitlich im 
Reaktor verteilt. Mit steigender Gasleerrohrgeschwindigkeit nimmt der Gasgehalt 
und in der Folge auch die Phasengrenzfläche nahezu linear zu. In Formel (15) 
nimmt der Exponent n Werte zwischen 0,7 und 1 an:  

 𝑤𝑤𝐺𝐺
𝑛𝑛~𝜀𝜀𝐺𝐺 

       
(15) 

Ab einer Gasleerrohrgeschwindigkeit von ca. 0,05 m/s entstehen vermehrt Wirbel 
und Großblasen, die mit höherer Geschwindigkeit im Reaktor aufsteigen. In der 
Folge sind die Blasengröße und Strömungsgeschwindigkeiten heterogener im 
Reaktor verteilt. Die Phasengrenzfläche folgt der Gasleerrohrgeschwindigkeit nicht 
mehr linear, der Betrag von n reduziert sich auf ca. 0,6 (Kraume 2012, Baerns et al. 
2013).  

In technischen Apparaten werden die Größen kL und a durch das untersuchte 
Stoffsystem und die Betriebsweise des Reaktors definiert. Meist lassen sie sich 
nicht sinnvoll unabhängig voneinander beschreiben, da maßgebende Parameter 
sich auf beide Größen auswirken oder sie sich gegenseitig beeinflussen. Sie werden 
daher meist zum Stofftransportkoeffizienten kLa zusammengefasst:  

 
𝑛̇𝑛𝑖𝑖

𝑉𝑉𝑅𝑅
= 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎 ∗ �𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿

∗ − 𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿� = 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎 ∗ �(𝐻𝐻𝑖𝑖
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝑖𝑖) − 𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿� 

       
(16) 
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2.2.3 Strahldüsenreaktoren für biologisch katalysierte Reaktionen 

Zur Beschreibung heterogen katalysierter Reaktionen muss das System neben der 
reaktionstechnischen Sicht in der flüssigen Phase auch aus fluiddynamischer Sicht 
betrachtet werden, um das Verfahren auf das Reaktionssystem anpassen zu kön-
nen. Vor dem Hintergrund, dass mit Wasserstoff eine Komponente an der Reaktion 
beteiligt ist, die sich schlecht in Wasser löst, ist eine zentrale Anforderung an den 
Reaktor, den Stofftransport zwischen gasförmiger und flüssiger Phase zu maximie-
ren. Im Prozess der biologischen Methanisierung sind wesentliche Einflussgrößen 
auf den Stofftransport wie das Stoffsystem oder die Prozesstemperatur weitgehend 
vorgegeben, so dass die Phasengrenzfläche der wesentliche Parameter zur Be-
schreibung des Stofftransportkoeffizienten ist. Abbildung 6 stellt hierzu die Phasen-
grenzfläche von verschiedenen Reaktorkonzepten als Funktion der eingetragenen 
Leistung des Gasverteilungssystems gegenüber.  

 
Abbildung 6: Vergleich der volumenspezifischen Phasengrenzfläche in Abhängigkeit der eingebrachten 
volumenspezifischen Mischleistung für unterschiedliche Reaktor- und Begasungskonzepte  (Kraume 
2012) 

Wie aus Abbildung 6 hervorgeht, eignet sich neben dem Rührkessel vor allem der 
Blasensäulenreaktor mit Strahldüse als Kontaktapparat für Gas-/Flüssigreaktionen. 
Anders als Rührkessel besitzt dieserkein Rührorgan im Inneren des Reaktors, so 
dass die Durchmischung des Systems durch die Blasenströmung realisiert wird 
(Sluyter 2019). Der Strahldüsenreaktor besitzt darüber hinaus ein günstiges 
Verhältnis von Stofftransportrate zum nötigen Energieeintrag (Gerstenberg 1979, 
Dreimann et al. 2020). Diese Apparate weisen neben ihrer großen Phasengrenzflä-
che weitere Vorteile auf: Durch ihre schlanke Bauform und fehlende bewegte Ein-
bauten sind die Reaktoren robust im Hinblick auf Dichtigkeit, Betrieb und Wartung 
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(Deckwer 1980, Bey 2021). Sie sind durch ihre einfache Bauart zudem kostengüns-
tig, können auch in sehr großen Abmessungen und spezifisch für einen konkreten 
Anwendungsfall realisiert werden (Gerstenberg 1979, Bey 2021). Als nachteilig im 
Betrieb von Blasensäulen (mit Strahldüse) werden die lange Verweilzeit der flüssi-
gen Phase im Reaktor, die Möglichkeit der Schaumbildung sowie der Aufwand zur 
Kompression der gasförmigen Phase angegeben (Gerstenberg 1979). Strahldüsen-
reaktoren sind unempfindlich gegenüber Verschmutzungen wie dem Ablegen von 
Biomasse, die in anderen Begasungsorganen wie Sinterplatten zu Verstopfungen 
führen können (Gerstenberg 1979). Strahldüsenreaktoren kommen daher häufig in 
Bioreaktoren, insbesondere in der Abwasserreinigung zum Einsatz (Reschetilowski 
et al. 2020).  

In Strahldüsenreaktoren wird ein Flüssigkeitsstrahl in einer Düse stark beschleunigt, 
wodurch in der Düsenmündung ein hoher Geschwindigkeitsunterschied zwischen 
dem Treibstrahl und der umgebenden gasförmigen Phase entsteht. Die dadurch 
verursachten Scherkräfte bewirken eine starke Durchmischung des Reaktormedi-
ums (Reschetilowski et al. 2020). Für hohe Gasbelastungen werden hinter der Düse 
verengte Impulsaustauschräume realisiert. Diese dienen dazu, das Entweichen von 
Gas, das nicht vom Flüssigkeitstriebstrahl erfasst wurde, zu vermeiden und die Mi-
schung zu intensivieren (Nagel et al. 1970). So werden höhere Energiedissipations-
dichten und damit große volumenspezifische Phasengrenzflächen erzielt (Ger-
stenberg 1979). Mit Hilfe eines Diffusors, der auf das Impulsaustauschrohr aufge-
setzt wird, ist die Strahldüse darüber hinaus in der Lage, über den entstehenden 
Unterdruck selbst Gas anzusaugen (Kraume 2012, Gerstenberg 1979). Diese Ejek-
tordüsen können einen Gasvolumenstrom bis zum Dreifachen des Flüssigkeitsvo-
lumenstroms ansaugen. So kann eine Rezirkulation der Gasphase bewirkt werden, 
ohne dass dazu ein zusätzlicher Kompressor erforderlich wird, um den geforderten 
Gasvolumenstrom bereitzustellen (Reschetilowski et al. 2020, Bey 2021).  

Der Energieeintrag erfolgt in Strahlschlaufenreaktoren über eine Pumpe, über die 
ein Teil oder das gesamte flüssige Reaktionsmedium im Kreislauf geführt wird (Re-
schetilowski et al. 2020). Dazu wird häufig ein äußerer Umlauf realisiert, in dem die 
Gasabscheidung aus der flüssigen Phase leicht realisierbar ist. In der externen 
Schlaufe kann zudem die Temperierung des Reaktors effektiv über Wärmetauscher 
erfolgen (Gerstenberg 1979). Ein äußerer Flüssigkeitskreislauf wird daher primär in 
Reaktoren mit hohem Flüssigkeitsdurchsatz realisiert (Kraume 2012).  
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Durch die Realisierung eines Leitrohrs oder Einsteckrohrs kann darüber hinaus 
auch ein innerer Umlauf erzeugt werden. Dabei resultiert im Downcomer eine 
abwärts gerichtete Strömung, während im Riser die Strömung aufwärtsgerichtet ist. 
Durch die gegenläufigen Strömungen von Flüssigkeit und Gas kann im Downcomer 
ein höherer Gasanteil realisiert werden (Kraume 2012). Dabei kann die Düse 
gleichermaßen am Boden oder am Kopf des Reaktors angeordnet werden. Die 
Abtrennung von Gas- und Flüssigkeitsphase findet im Reaktorkopf oder in nachge-
schalteten internen oder externen Abscheidern statt (Kraume 2012). Die Anordnung 
am Kopf bietet dabei den Vorteil, dass das Gas in der Rezirkulation direkt wieder in 
den Reaktor eingebracht werden kann (Reschetilowski et al. 2020).  

Abbildung 7 (links) zeigt hierzu das Funktionsprinzip einer Ejektordüse sowie die 
Anordnung in einem Strahldüsenreaktor mit äußerem Mediumumlauf (rechts). 

 
 

Abbildung 7: Prinzip einer Ejektordüse (links) und eines Strahldüsenreaktors (rechts). Der Flüssigkeits-
triebstrahl wird in der Düse so stark beschleunigt, dass durch den entstehenden Unterdruck Gas ange-
saugt und in der Flüssigkeit dispergiert wird. Im anschließenden Impulsaustauschrohr werden 
Flüssigkeits- und Gasphase stark vermischt. Rechts wird die Anordnung einer (Ejektor-)Strahldüse in 
einem Reaktor dargestellt. Die Düse ist oben angeordnet, so dass das Flüssigkeits-Gasgemisch zu-
nächst im Downcomer nach unten strömt. Dadurch erhöht sich der Gasanteil im Downcomer (eigene 
Darstellung nach Kraume 2012).  
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2.2.4 Formalkinetik chemischer Reaktionen 

Die Geschwindigkeit, mit der Stoffmengenänderungen in einem System in Folge 
eines chemischen oder biologischen Umwandlungsprozesses ablaufen, wird mit 
Hilfe der Reaktionsgeschwindigkeit r angegeben (Emig & Klemm 2017, Kraume 
2012): 

 𝑟𝑟𝑅𝑅 =
1

𝑉𝑉𝑅𝑅𝜈𝜈𝑖𝑖
∗

𝑑𝑑𝑑𝑑𝑖𝑖

𝑑𝑑𝑑𝑑
 

       
(17) 

Die Reaktionsgeschwindigkeit ist für alle Reaktanden gleich groß und stets positiv. 
Wird die Reaktionsgeschwindigkeit mit dem stöchiometrischen Koeffizienten multi-
pliziert, resultiert daraus die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit einer Kompo-
nente im Zuge der Reaktion (Emig & Klemm 2017; Kraume 2012): 

 𝑟𝑟𝑖𝑖,𝑅𝑅 = 𝑟𝑟𝑅𝑅 ∗ 𝜈𝜈𝑖𝑖 
       
(18) 

Die stöchiometrischen Faktoren der Reaktanden der biologischen Methanisierung 
in Formel (18) ergeben sich zu: νH2= -4, νCO2= -1, νH2O= +2 und νCH4= +1. 

In homogenen Prozessen können zur Berechnung der Reaktionsgeschwindigkeit 
differentielle Volumenelemente betrachtet werden, weil die Reaktion innerhalb einer 
Phase abläuft. Für die Beschreibung der Kinetik des Gesamtprozesses ist die 
Beschreibung des Reaktionsmechanismus mit allen Elementarprozessen und 
Zwischenstufen nachrangig. Im formalkinetischen Potenzansatz werden komplexe 
Reaktionsmechanismen über die empirische Beziehung in Formel (19) vereinfacht 
(Emig & Klemm 2017):  

 𝑟𝑟 = 𝑘𝑘(𝑇𝑇) ∗ � 𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿
𝑏𝑏𝑖𝑖  

       
(19) 

Die Reaktionsgeschwindigkeit ist nach Formel (19) proportional zur Reaktions-
geschwindigkeitskonstanten k(T) der Reaktion und den Konzentrationen der 
beteiligten Reaktanden, die jeweils mit einer definierten Potenz in die Berechnung 
eingehen. Die Temperaturabhängigkeit der Reaktion wird in der Reaktionsge-
schwindigkeitskonstante k(T) berücksichtigt. Für homogene Reaktionen wird diese 
über das Arrhenius-Gesetz beschrieben. Die Abhängigkeit der Reaktions-
geschwindigkeit gegenüber den Konzentrationen der beteiligten Reaktanden eines 
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Prozesses ergibt sich über die Ordnung b der Reaktion. Die Reaktionsordnung be-
schreibt also, in welcher Potenz sich eine Konzentrationsänderung des betrachteten 
Stoffs in der Reaktionsgeschwindigkeit auswirkt (Emig & Klemm 2017). Für Reakti-
onen nullter Ordnung ist die Reaktionsgeschwindigkeit unabhängig von der Kon-
zentration. Stellt sich eine Reaktion erster Ordnung ein, steigt die Geschwindigkeit 
der Reaktion linear mit der Konzentration des Reaktanden an. Je nach Mechanis-
mus der Reaktion sind auch höhere, gebrochene oder negative Reaktionsordnun-
gen möglich (Emig & Klemm 2017). Im Falle einer negativen Reaktionsordnung 
verringert sich die Reaktionsgeschwindigkeit je höher die Konzentration des Aus-
gangsstoffs ist. Dies kann z.B. bei biologischen Reaktionen dann auftreten, wenn 
eine Substrathemmung der Mikroorganismen vorliegt (Baerns et al. 2013). 

In heterogenen Prozessen muss zur Angabe der Reaktionsgeschwindigkeit neben 
der Reaktion selbst auch der Stofftransport durch die Grenzschicht an der Phasen-
grenze berücksichtigt werden. Im Falle heterogener Systeme wird daher kein diffe-
rentielles Volumenelement betrachtet, sondern ein größeres Kontrollvolumen. 
Dieses Volumenelement ist so groß, dass beide Phasen in unregelmäßiger Vertei-
lung vorliegen können und repräsentativ für den gesamten Reaktor sind. Dazu wird 
gefordert, dass die Volumenverteilung der beiden Phasen im Kontrollvolumen gleich 
der des gesamten Reaktors ist (Emig & Klemm 2017, Hertwig & Martens 2007). Das 
Kontrollvolumen tauscht keine Materie durch Konvektion oder Diffusion mit benach-
barten Volumenelementen aus, da keine Konzentrationsgradienten zu diesen auf-
treten dürfen. In heterogenen Systemen wird für das Kontrollvolumen eine effektive 
Reaktionsgeschwindigkeit reff angegeben, die die beiden Teilprozesse Stofftrans-
port und chemische Reaktion erfasst. Die Kinetik wird innerhalb dieses Volumen-
elements gemittelt und anschließend wie ein differentielles Volumenelement 
behandelt (Emig & Klemm 2017). Liegt im heterogenen System ein Edukt gasförmig 
vor, wird der Konzentrationsterm als Partialdruck angegeben: 

 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,𝑅𝑅 = 𝑘𝑘𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒(𝑇𝑇) ∗ � 𝑝𝑝𝑖𝑖
𝑏𝑏 

       
(20) 

Die Angabe der effektiven Reaktionsgeschwindigkeit und der Reaktionsordnung be-
zieht sich demnach in heterogenen Systemen wie der biologischen Methanisierung 
auf die Makrokinetik des Prozesses. Der formalkinetische Ansatz berücksichtigt 
demzufolge sowohl den Stofftransport der Edukte durch die Phasengrenze als auch 
die (pseudo-) homogene Reaktion in der flüssigen Phase.  
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2.2.5 Überlagerung von Stofftransport und pseudohomogener Reaktion in 
der Flüssigphase 

Die treibende Kraft des Stofftransports geht vom Konzentrationsgefälle zwischen 
gasförmiger Phase und flüssiger Phase aus. Befinden sich die Phasen im thermo-
dynamischen Gleichgewicht, sind die Konzentrationen c und c* gleich groß, so dass 
kein Stofftransport mehr stattfindet. In Systemen mit chemischer Reaktion wird das 
gelöste Edukt in der wässrigen Phase ständig verbraucht und verringert so die Kon-
zentration in der flüssigen Phase (Moser 2014). 

Für einen kontinuierlichen Stofftransport über die Phasengrenze hinweg muss in 
der flüssigen Phase eine permanente Senke des zu übertragenden Stoffs 
existieren. Im Falle der biologischen Methanisierung geschieht dies infolge des kon-
tinuierlichen Umsatzes der übertragenen Stoffe aus der Lösung durch die Mikroor-
ganismen. Je schneller das über die Phasengrenze transportierte Gas durch die 
Reaktion verbraucht wird, desto geringer wird die gelöste Konzentration im Medium. 
Die Geschwindigkeit der Reaktion bestimmt damit die treibende Konzentrationsdif-
ferenz und daraus folgend die Geschwindigkeit des Stofftransports. Die Kopplung 
von Stofftransport und Reaktion über die Konzentration des Edukts im Kern der 
Flüssigkeit lässt sich in Abbildung 8 nachvollziehen.  

 
Abbildung 8: Schematische Darstellung der Konzentrationsverhältnisse beim Stofftransport über eine 
Grenzschicht gasförmig/flüssig für verschiedene Konzentrationen des übertragenen Stoffs im Kern der 
Lösung (eigene Darstellung nach Moser 2014)  
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Das Konzentrationsprofil im Kern der flüssigen Schicht folgt aus dem Verhältnis aus 
Reaktionsgeschwindigkeit und Stofftransportrate. Gemäß der Zweifilmtheorie er-
folgt der Stofftransport durch die Grenzschicht gasförmig/flüssig nur durch moleku-
lare Diffusion (Emig & Klemm 2017), wobei die Diffusion durch die flüssigkeitsseitige 
Grenzschicht den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt des Stofftransports dar-
stellt. In einem Reaktionssystem kann das Verhältnis aus Reaktionsgeschwindigkeit 
und Diffusionsgeschwindigkeit mit Hilfe der dimensionslosen Damköhlerzahl ange-
geben werden (Kraume 2012). In der Zweifilmtheorie wird angenommen, dass der 
Stofftransport durch die Grenzschicht rein diffusiv erfolgt. Die Damköhlerzahl kann 
in diesem Fall als das Verhältnis aus Reaktionsgeschwindigkeit ohne Stofftransport-
hemmung zur rein physikalischen Stofftransportgeschwindigkeit definiert werden 
(Kögl & Moser 1981, Baerns et al. 2013).  

Für sehr kleine Damköhlerzahlen (Da → 0) ist die Reaktionsgeschwindigkeit ver-
nachlässigbar klein gegenüber dem Stofftransport durch Diffusion, so dass umge-
setzte Moleküle sofort durch den Stofftransport nachgeliefert werden können. Die 
Konzentration des Wasserstoffs in der Flüssigphase nähert sich der Gleichge-
wichtskonzentration nach dem Henry’schen Gesetz an. Die Makrokinetik des 
Prozesses wird in diesem Fall durch die pseudohomogene Reaktion in der Flüssig-
phase bzw. der Umsatzrate der Mikroorganismen vorgegeben. In diesem Fall liegt 
ein biomasselimitiertes Regime vor.  

Für große Damköhlerzahlen (Da >> 1) ist die Reaktionsgeschwindigkeit größer als 
die des diffusiven Stofftransports. In die Flüssigkeit übergehende Wasserstoffmole-
küle werden durch die Reaktion sofort verbraucht, so dass sich die Konzentration in 
der Flüssigphase 0 mol/l annähert. Die Geschwindigkeit der Gesamtreaktion wird 
von der Geschwindigkeit des Stofftransports begrenzt (Kraume 2012). Das Regime 
wird hier stofftransportlimitiert bezeichnet. 

Ist die Damköhlerzahl viel größer als eins, liegt eine schnelle chemische Reaktion 
vor (Kraume 2012). In diesem Fall kann der Stofftransport in Folge der Reaktion 
noch über den rein physikalischen Stofftransport nach Formel (16) hinaus beschleu-
nigt werden. Gemäß der Zweifilmtheorie wird in diesem Zusammenhang angenom-
men, dass aufgrund der hohen Reaktionsgeschwindigkeit die Reaktion nicht mehr 
ausschließlich im Kern der Flüssigkeitsphase stattfindet. Stattdessen läuft diese be-
reits ganz oder teilweise in der flüssigkeitsseitigen Grenzschicht ab, so dass der 
Stofftransport nicht mehr linear mit der Konzentrationsdifferenz ansteigt. Aus die-
sem Grund wird für die Berechnung des Stofftransports der Enhancementfaktor E 
eingeführt (Kraume 2012).   
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Der Enhancementfaktor E gibt dabei das Verhältnis der Stoffstromdichte mit Reak-
tion in der flüssigen Phase zu der ohne Reaktion an. Es folgt für den Stoffmengen-
strom aus Formel (16) nach Moser (2014): 

 
𝑛̇𝑛
𝑉𝑉𝑅𝑅

= 𝐸𝐸 ∗ 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎 ∗ �𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿
∗ − 𝑐𝑐𝑖𝑖,𝐿𝐿� 

       
(21) 

Der Enhancementfaktor ist demzufolge ein Maß für die Beschleunigung des 
Stofftransports in Folge der chemischen Reaktion in der flüssigen Phase (Emig & 
Klemm 2017):  

 𝐸𝐸 =
𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅

𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆 𝑜𝑜ℎ𝑛𝑛𝑛𝑛 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅
=

𝐻𝐻𝐻𝐻
tanh (𝐻𝐻𝐻𝐻)

∼
√𝐷𝐷𝑎𝑎

tanh (√𝐷𝐷𝐷𝐷)
 

       
(22) 

In Fluid-Fluid-Systemen erfolgt die Berechnung des Enhancementfaktors mit Hilfe 
der in Formel (22) eingeführten dimensionslosen Hattazahl. Diese folgt allgemein 
aus dem Verhältnis des Stoffmengenstroms in Folge der Reaktion und dem des 
Stoffübergangs ohne chemische Reaktion (Kögl & Moser 1981, Kraume 2012). Ge-
mäß der Zweifilmtheorie verhält sich die Hattazahl proportional zur Wurzel der 
Damköhlerzahl und eng ist mit dieser verwandt (Kögl & Moser 1981, Kraume 2012). 
Die Hattazahl liefert eine Information über den Reaktionsort in der flüssigen Phase. 
Je größer die Hattazahl ist, desto mehr wird die Reaktionszone in Richtung der Pha-
sengrenze verschoben (Siebenhofer et al. 2005). In der Folge wird mit zunehmen-
der Hatta-Zahl der Stofftransport über die Phasengrenzfläche stärker beschleunigt.  

Langsame Reaktionen (Ha < 0,3) bewirken keine Beschleunigung des Stofftrans-
ports gegenüber rein physikalischer Stoffübertragung, der Enhancementfaktor be-
trägt ca. 1. In Reaktionen im Bereich 0,3 < Ha < 3 sind Stofftransportgeschwindigkeit 
und Reaktionsgeschwindigkeit ungefähr gleich hoch. Die Reaktion läuft teilweise 
bereits in der Grenzschicht ab. Bei schnellen Reaktionen mit Ha > 3 läuft die Reak-
tion ausschließlich in der flüssigkeitsseitigen Grenzschicht statt. Das zu übertra-
gende Gas wird nicht mehr in den Kern der Flüssigkeit transportiert. In diesem Fall 
hat der Stofftransportkoeffizient keinen Einfluss mehr auf die Reaktionsgeschwin-
digkeit des heterogenen Systems. Diese wird ausschließlich von der Reaktion vor-
gegeben (Kraume 2012, Emig & Klemm 2017).  
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Biologisch katalysierte Reaktionen besitzen meist deutlich geringere Reaktionsge-
schwindigkeiten als chemisch katalysierte Reaktionssysteme. Dennoch kann auch 
in Bioprozessen eine Beschleunigung des Stofftransports in Folge des teilweisen 
Ablaufs der Reaktion in der Grenzschicht des Stofftransports erwartet werden. 
Dieses Verhalten wird auf die Oberflächenaktivität von Proteinen zurückgeführt. 
Mikroorganismen, die von Natur aus proteinhaltig sind, besitzen die Tendenz, sich 
an Oberflächen bzw. in Grenzschichten anzureichern (Tsao 1968, King & Palmer 
1989). Methanogene Organismen der Klasse Methanobacterium sind mit einer 
Größe von 0,5 µm – 1 µm so klein, dass auch in der Grenzschicht noch eine 
Beweglichkeit für die Organismen besteht (Boone 2015, Tsao 1970, King & Palmer 
1989). Bisher wurde die Beschleunigung des Stofftransports primär für sauerstoff-
übertragende Systeme beschrieben (Tsao 1968, King & Palmer 1989, Moser 2014). 
In Analogie zu chemischen Prozessen wurde auch in biologisch katalysierten 
Reaktionen eine Abhängigkeit des Enhancementfaktors von der Umsatzrate der 
Mikroorganismen und der Höhe des Stofftransportkoeffizienten beobachtet (Moser 
2014).  

2.3 Bilanzierung chemischer Reaktionen 

Um die Beschreibung der Reaktionskinetik in differentiell kleinen Volumina auf 
integrale, reaktionstechnische Größen von Reaktoren zu erweitern, müssen ent-
sprechende Bilanzen für das gesamte Reaktionsvolumen erstellt und gelöst wer-
den. Dazu ist es im Allgemeinen nötig, die relevanten Bilanzen zu integrieren. So 
ergeben sich aus der Stoffmengenbilanz zentrale Größen wie Umsatzgrad, Raum-
Zeit-Ausbeute oder die Verweilzeit. Der Umsatzgrad einer Reaktion bezeichnet die 
Änderung der Stoffmenge eines Reaktionsteilnehmers bezogen auf die jeweils ein-
gesetzte Stoffmenge. In kontinuierlichen Reaktoren wird der Umsatzgrad und alle 
weiteren Größen jeweils für die Stoffmengenströme angegeben, so dass gilt (Chris-
ten 2005, Hertwig & Martens 2007): 

 χ𝑖𝑖 =
𝑛̇𝑛𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑛̇𝑛𝑖𝑖,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

𝑛̇𝑛𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(23) 
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Die Raum-Zeit-Ausbeute bezeichnet allgemein die Menge an Produkt, die pro 
Volumen und Zeiteinheit im Reaktor gewonnen werden kann (Hertwig & Martens 
2007). Die gewonnene Produktmenge als Volumenstrom des gebildeten Methans 
bzw. Methanbildungsrate (MBR) angegeben. Die volumenspezifische Methanbil-
dungsrate (mbr) wird in dieser Arbeit auf das Volumen der flüssigen Phase VL be-
zogen: 

 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 =
𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀

𝑉𝑉𝐿𝐿
=

𝑛̇𝑛𝐶𝐶𝐻𝐻4 ∗ 𝑉𝑉𝑀𝑀

𝑉𝑉𝐿𝐿
= �

𝑚𝑚³𝐶𝐶𝐻𝐻4

𝑚𝑚𝐿𝐿
3 ∗ ℎ

� 
       
(24) 

2.3.1 Allgemeine Stoffmengen- und Energiebilanz 

Ausgangspunkt zur Beschreibung von chemischen Umwandlungsprozessen wie 
der Methansynthese aus Wasserstoff und CO2 bilden die Stoffmengen- und die 
Energiebilanz des Prozesses. In einfachen Reaktionssystemen können die Stoff-
mengenänderungen des Systems hinreichend genau anhand der Bilanzierung einer 
Schlüsselkomponente beschrieben werden (Emig & Klemm 2017). Die zeitliche 
Änderung der Stoffmenge einer Komponente i entspricht der Summe der durch Kon-
vektion oder Diffusion zu- bzw. abgeführten Stoffmengen und der durch die chemi-
sche Reaktion gebildeten oder verbrauchten Stoffmengen der Komponente i 
(Kraume 2012, Emig & Klemm 2017): 

 𝑑𝑑𝑑𝑑𝑖𝑖

𝑑𝑑𝑑𝑑
= 〈

𝑑𝑑𝑑𝑑𝑖𝑖

𝑑𝑑𝑑𝑑
〉𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾 + 〈

𝑑𝑑𝑑𝑑𝑖𝑖

𝑑𝑑𝑑𝑑
〉𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷𝐷 + 〈

𝑑𝑑𝑑𝑑𝑖𝑖

𝑑𝑑𝑑𝑑
〉𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅 

       
(25) 

Die einzelnen Terme der Stoffmengenbilanz hängen jeweils von der herrschenden 
Konzentration der Komponente i innerhalb des Bilanzraums ab. Zur Bestimmung 
der Stoffmengenänderung einer Komponente müssen einerseits die Ausgleichsvor-
gänge innerhalb des Bilanzraums sowie die Kinetik der Stoffmengenänderung 
durch die Reaktion beschrieben werden.  
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Reaktionen mit gasförmigen Reaktionspartnern werden aufgrund ihres, bezogen 
auf das Reaktorvolumen, meist großen Durchsatzes üblicherweise kontinuierlich 
betrieben (Hertwig & Martens 2007). Im stationären Zustand erfolgt keine zeitab-
hängige Änderung der Stoffmenge im Reaktor. Läuft im Reaktionsraum darüber hin-
aus nur eine einzige Reaktion ab, folgt aus der allgemeinen Stoffmengenbilanz für 
die Komponente i im stationären Zustand im kontinuierlichen Reaktor (Emig & 
Klemm 2017): 

 0 =
𝑑𝑑𝑑𝑑𝑖𝑖

𝑑𝑑𝑑𝑑
= 𝑐𝑐𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ 𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑐𝑐𝑖𝑖,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 + 𝑟𝑟𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,𝑅𝑅 ∗ 𝑉𝑉𝑅𝑅 

       
(26) 

Die Aufstellung der Energiebilanz eines Systems erfolgt entsprechend der Stoffbi-
lanz mit der Angabe der übertragenen Enthalpien (Kraume 2012, Emig & Klemm 
2017): 

 𝑑𝑑𝑑𝑑
𝑑𝑑𝑑𝑑

= 〈
𝑑𝑑𝑑𝑑
𝑑𝑑𝑑𝑑

〉𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾𝐾 + 〈
𝑑𝑑𝑑𝑑
𝑑𝑑𝑑𝑑

〉𝑊𝑊ä𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟𝑟 + 〈
𝑑𝑑𝑑𝑑
𝑑𝑑𝑑𝑑

〉𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅 
       
(27) 

(Methanogene) Mikroorganismen erreichen ihre maximale katalytische Aktivität nur 
in einem engen Temperaturfenster (Rosenwinkel et al. 2015). Die biologische 
Methanisierung setzt daher stets eine isotherme Reaktionsführung voraus. Treten 
im Reaktionssystem auch keine weiteren Enthalpieänderungen, z.B. in Folge von 
Druckänderungen auf, kann die Energiebilanz des Reaktors vernachlässigt werden. 
Die Aufstellung der Stoffmengenbilanz reicht demnach aus, um das System zu be-
schreiben (Emig & Klemm 2017). Die Stoff- und Energiebilanz beruhen jeweils auf 
den Sätzen zur Massen- bzw. Energieerhaltung und sind daher unabhängig vom 
betrachteten Bilanzraum gültig. Sie können daher für sehr kleine, repräsentative 
Volumenelemente oder für den gesamten Reaktor bestimmt werden (Kraume 2012, 
Emig & Klemm 2017).  
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2.3.2 Ausgleichsvorgänge in Reaktoren 

Die Stoffmengenbilanz und das maßgebende Konzentrationsprofil in einem Reaktor 
hängen stark vom Grad der Durchmischung ab. Dieser kann anhand idealisierter 
Reaktormodelle beschrieben werden, die die Extrema der möglichen Konzentrati-
onsprofile repräsentieren. Reale Reaktoren liegen in ihrem Durchmischungszu-
stand häufig zwischen den beiden Grenzfällen.  

 Ideale Reaktormodelle 

Es werden zwei Grenzfälle der Durchmischung eines Systems unterschieden, die 
als Idealzustände definiert werden:  

Im idealen Rührkessel wird angenommen, dass die Reaktionsteilnehmer ideal 
durchmischt im Bilanzraum vorliegen. Innerhalb des Reaktors treten daher keine 
Konzentrationsgefälle auf, die durch konvektiven oder diffusiven Stofftransport aus-
geglichen werden. Die konvektive Stoffmengenänderung wird demnach allein durch 
den Ein- und Austrag der Reaktanden am Reaktoreingang bzw. -ausgang verur-
sacht. Die am Reaktorausgang vorliegenden Bedingungen geben somit die Verhält-
nisse im gesamten Reaktor wieder.  

Demgegenüber wird der ideale Rohrreaktor dadurch charakterisiert, dass entlang 
der Reaktorachse keinerlei Rückvermischung auftritt, der Reaktor in radialer Rich-
tung jedoch vollständig durchmischt ist. Entlang der Reaktorachse treten daher zwi-
schen Reaktoreintritt und Reaktoraustritt Konzentrationsgradienten auf. Im 
stationären Zustand ändert sich der Zustand eines Bilanzraums an keiner Stelle des 
Reaktors mit der Zeit (Emig & Klemm 2017).  
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Abbildung 9 stellt die Konzentrationsverläufe innerhalb eines Reaktors für die 
Grenzfälle der Durchmischung dar.  

 

  

   

Abbildung 9: Vergleich der Konzentrationsverläufe eines Eduktes im idealen Rührkesselreaktor (oben) 
und im idealen Rohrreaktor (unten) als Funktion der Zeit (links) und des Orts (rechts). Die Konzentration 
im idealen Rührkesselreaktor fällt nach dem Eintritt sofort auf die Konzentration am Reaktorausgang 
und ist im gesamten Reaktorraum gleich hoch (Emig & Klemm 2017). 

Im stationären Zustand erfolgt in beiden Reaktoren keine zeitabhängige Änderung 
des Konzentrationsfeldes. Im kontinuierlichen Rührkesselreaktor bestehen darüber 
hinaus keine örtlichen Konzentrationsgradienten. Die Konzentration der Edukte 
nimmt nach Eintritt in den Reaktor sprunghaft auf die Konzentration am Reaktor-
ausgang ab. Die eintretenden Edukte werden aufgrund der vollständigen Durchmi-
schung unmittelbar im gesamten Reaktor verteilt. Im Rohrreaktor sinkt die 
Konzentration der Edukte nach dem Eintritt in den Reaktor entlang der Reak-
torachse kontinuierlich bis zur Konzentration am Reaktorausgang.  

 Kombination idealer Reaktoren 

Durch die Kaskadierung idealer Rührkessel kann ein Reaktorverhalten generiert 
werden, welches zwischen den beiden Extrema der Durchmischung liegt. In der 
idealen Rührkesselkaskade existieren einzelne ideal durchmischte Reaktionskes-
sel, wobei der Stoffmengenstrom am Ausgang des n-ten Kessels als Eintrittsstrom 
des n+1-ten Kessels dient.   
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In der idealen Rührkesselkaskade findet zwischen den Reaktionskesseln keine 
Rückvermischung statt (Emig & Klemm 2017). Eine Kaskade mit nur einem Kessel 
entspricht dem idealen Rührkessel, eine unendliche Kaskade entspricht dem idea-
len Rohrreaktor. Die Stoffmengenbilanz des n-ten Reaktionskessels ergibt sich im 
stationären Zustand zu: 

 0 = �𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎�
𝑛𝑛−1

∗ (𝑐𝑐𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎)𝑛𝑛−1 − �𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎�
𝑛𝑛

∗ (𝑐𝑐𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎)𝑛𝑛 + ν𝑖𝑖 ∗ 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,𝑅𝑅 ∗ 𝑉𝑉𝑅𝑅 
       
(28) 

Die Kaskadierung von Reaktoren bewirkt mit zunehmender Kesselzahl einen Über-
gang des Verweilzeitverhaltens von Rührkessel- hin zu Rohrreaktorcharakteristik. 
Im umgekehrten Fall kann eine Verschiebung von Rohrreaktor- und Rührkesselver-
halten erreicht werden, indem ein Teilstrom des Fluids am Reaktorausgang zum 
Reaktoreingang zurückgeführt wird (Baerns et al. 2013). 

 
Abbildung 10: Schema einer internen Rezirkulation (eigene Darstellung nach Baerns et al. 2013). Bei 
starker Rezirkulation wird V̇i,Rezi≫V̇i,ein, so dass der in die Reaktionszone eintretende Volumenstrom 
durch die Rezirkulationsrate bestimmt wird. 

Die Volumenströme an den Systemgrenzen des Reaktors werden durch die Rezir-
kulation nicht verändert, wenn die Rezirkulation innerhalb der Systemgrenzen des 
Reaktors stattfindet. Der in einen Reaktionskessel eintretende Volumenstrom wird 
durch den angesaugten Volumenstrom des Ejektors vorgegeben. Dieser entspricht 
der Summe aus eintretendem und rezirkuliertem Volumenstrom. Das Verhältnis des 
Volumenstroms der Rückführung und des Volumenstroms am Reaktoreingang wird 
als Rezirkulationsrate R bezeichnet (Baerns et al. 2013): 

 𝑅𝑅 =
𝑉̇𝑉𝑔𝑔𝑔𝑔𝑔𝑔

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
=

𝑉̇𝑉𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅 + 𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(29) 
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Je höher die Rezirkulationsrate ist, desto stärker werden der Volumenstrom und die 
Konzentrationen im Gesamtstrom durch den Rezirkulationsstrom vorgegeben. Die 
Konzentrationen am Eintritt und Austritt der Reaktionszone nähern sich mit zuneh-
mender Rezirkulationsrate immer weiter an. Der Reaktor wird immer stärker durch-
mischt. Im Grenzfall einer unendlichen Rezirkulationsrate des Fluids treten im 
gesamten Reaktor keine Konzentrationsgradienten mehr auf. Der Durchmischungs-
zustand entspricht dem des idealen Rührkesselreaktors (Baerns et al. 2013). Auch 
der Volumenstrom des Gases im Reaktor und daraus folgende Parameter wie die 
Gasleerrohrgeschwindigkeit werden für sehr hohe Rezirkulationsraten nicht mehr 
durch den eintretenden Volumenstrom, sondern nur noch durch den Volumenstrom 
der Rezirkulation vorgegeben. So können mit Hilfe der Rezirkulationsrate wesentli-
che Eigenschaften des Reaktors wie Gasleerrohrgeschwindigkeit, Gasanteil und 
folglich der kLa-Wert variiert werden.  

2.3.3 Verweilzeitverhalten von Reaktoren 

Eine Möglichkeit das Konzentrationsprofil innerhalb eines Reaktors und damit sei-
nen Durchmischungszustand zu beschreiben, bietet die Charakterisierung der Ver-
weilzeitverteilung des Reaktors. Die Verweilzeit t gibt dabei an, wie lange ein 
Teilchen, das zu einem definierten Zeitpunkt t0 in den Reaktor gegeben wurde, in 
diesem verbleibt (Goedeke 2008). Die individuelle Verweilzeit eines Teilchens hängt 
von den physikalischen und chemischen Vorgängen innerhalb des Reaktors ab. Die 
Ermittlung der individuellen Verweilzeit aller Teilchen ist technisch unmöglich. Die 
Beschreibung des Verweilzeitverhaltens erfolgt daher mittels integraler, statistischer 
Größen (Goedeke 2008, Emig & Klemm 2017). Dazu gibt die Verweilzeitverteilung 
die Wahrscheinlichkeit an, mit der sich ein Teilchen auf einem bestimmten Weg 
durch den Reaktor bewegt und dafür die Verweilzeit t benötigt. So bildet sich für die 
Verweilzeit von zeitgleich in den Reaktor gegebenen Fluidelementen ein Spektrum 
von individuellen Verweilzeiten aus. Die Beschreibung eines solchen Spektrums 
kann beispielsweise anhand der Verweilzeitverteilungsfunktion E(t) oder der Ver-
weilzeitsummenfunktion F(t) erfolgen (Goedeke 2008, Emig & Klemm 2017). 

In dieser Arbeit wird die Verweilzeitverteilung primär für die Gasphase untersucht. 
Die nachfolgenden Betrachtungen beziehen sich daher jeweils auf das gasförmige 
Fluid. 
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Die fluiddynamische Verweilzeit gibt an, wie lange es dauert, einen Reaktor mit dem 
Volumen V bei einem definierten Volumenstrom komplett zu füllen. Die fluiddynami-
sche Verweilzeit τ berechnet sich aus dem Quotienten von Volumen und Volumen-
strom des strömenden Fluids (Emig & Klemm 2017, Kraume 2012):  

 𝜏𝜏 =
𝑉𝑉𝐺𝐺

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(30) 

 Bestimmung der Verweilzeitsummenfunktion  

Zur Ermittlung des Verweilzeitverhaltens wird untersucht, wie lange sich Teilchen, 
welche zu einem definierten Zeitpunkt t0 in den Reaktor eintreten, in diesem aufhal-
ten. Der Anteil der Teilchen, der eine Verweilzeit im Reaktor zwischen 0 und t be-
sitzt, wird als Verweilzeitsummenfunktion F(t) definiert. Verändert sich der 
Volumenstrom im Betrachtungszeitraum nicht, kann F(t) direkt über den Konzentra-
tionsverlauf bestimmt werden. Dazu wird der Konzentrationsverlauf der untersuch-
ten Substanz am Reaktorausgang auf die Konzentration am Reaktoreingang 
bezogen (Emig & Klemm 2017, Goedeke 2008): 

 𝐹𝐹(𝑡𝑡) =
𝑛̇𝑛𝑖𝑖(𝑡𝑡)
𝑛̇𝑛𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

=
𝑐𝑐𝑖𝑖(𝑡𝑡) ∗ 𝑉̇𝑉
𝑐𝑐𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ 𝑉̇𝑉

=
𝑐𝑐𝑖𝑖(𝑡𝑡)
𝑐𝑐𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

 
       
(31) 

In Formel (31) gilt, dass ein zum Zeitpunkt t = 0 in den Reaktor einströmendes Teil-
chen den Reaktor nicht zur gleichen Zeit wieder verlassen haben kann. Umgekehrt 
haben nach unendlich langer Zeit alle Teilchen den Reaktor sicher verlassen (Emig 
& Klemm 2017): 

 𝐹𝐹(𝑡𝑡 = 0) = 0; 𝐹𝐹 �𝑡𝑡 → ∞� = 1 
       
(32) 

Um eine höhere Vergleichbarkeit der Werte für unterschiedliche Reaktoren zu er-
zielen, wird die Verweilzeitverteilung auf die fluiddynamische Verweilzeit bezogen 
(Emig & Klemm 2017):  

 𝜃𝜃 =
𝑡𝑡
𝜏𝜏
 

       
(33) 
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Die fluiddynamische Verweilzeit gibt das Verhältnis aus Reaktionsvolumen und Vo-
lumenstrom des strömenden Fluids an. Sie liefert keine Information darüber, wie 
groß die Verweilzeit eines einzelnen Fluidelements im Reaktor ist. Durch Integration 
von Formel (31) in den Grenzen von t = 0 bis t = τ und Einsetzen von Formel (33) 
resultiert mit der Anfangsbedingung ci(t=0) =0: 

 𝐹𝐹(𝑡𝑡) =
𝑐𝑐𝑖𝑖(𝑡𝑡)
𝑐𝑐𝑖𝑖,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

= 𝐹𝐹(𝜃𝜃) = 1 − 𝑒𝑒−𝑡𝑡 𝜏𝜏� = 1 − 𝑒𝑒−𝜃𝜃 
       
(34) 

Dagegen berechnet sich die mittlere Verweilzeit 𝑡𝑡̅ als das arithmetische Mittel der 
individuellen Verweilzeiten aller Fluidelemente. Mathematisch wird die mittlere Ver-
weilzeit durch das Integral aus dem Produkt der individuellen Verweilzeit t und der 
Wahrscheinlichkeit, dass das Teilchen die Verweilzeit t besitzt, bestimmt (Baerns et 
al. 2013, Kraume 2012):  

 𝑡𝑡̅ = � 𝑡𝑡 ∗ 𝑑𝑑𝑑𝑑(𝑡𝑡)
1

0
 

       
(35) 

Fluiddynamische und mittlere Verweilzeit entsprechen einander nur im Falle idealer 
Reaktoren (Kraume 2012, Goedeke 2008).  

 Experimentelle Bestimmung des Verweilzeitverhaltens 

Die experimentelle Bestimmung des Verweilzeitverhaltens von Reaktoren erfolgt 
mit Hilfe einer Markierungssubstanz (Tracer). Diese wird zu einem definierten Zeit-
punkt in einer festgelegten Funktion dem Reaktor zugegeben und der zeitliche Ver-
lauf ihrer Konzentration am Reaktorausgang gemessen. Die Markierungssubstanz 
muss in ihren relevanten Eigenschaften (z.B. Löslichkeit, Durchmischungsverhal-
ten) so weit wie möglich der zu untersuchenden Substanz entsprechen. Sie darf 
z.B. zu keiner Veränderung des Strömungszustands im Reaktor führen oder che-
misch mit einem der im Reaktor vorhandenen Stoffe reagieren. Darüber hinaus 
muss die Substanz für die messtechnische Erfassung gut geeignet sein. Zentrale 
Anforderungen sind eine ausreichend kurze Ansprechzeit der Sensoren und eine 
eindeutige Detektion des Spurstoffs mit hoher Empfindlichkeit und ohne Queremp-
findlichkeiten gegenüber Begleitstoffen (Goedeke 2008). 
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Die Markierung in einem Verweilzeitexperiment erfolgt meist als Impuls- oder Ver-
drängungsmarkierung. Bei der Impulsfunktion wird in Form eines Dirac-Stoßes in 
einem möglichst kurzen Zeitraum eine definierte Menge an Markierungssubstanz in 
den Reaktor gegeben (Goedeke 2008). Die Verdrängungsmarkierung wird durch 
die sprunghafte Veränderung der Zugabe des Tracers realisiert. Die Zugabe des 
Tracers wird anschließend während des gesamten Versuchszeitraums konstant ge-
halten. Die Messung und Auswertung des Versuchs erfolgt durch die Aufzeichnung 
des Konzentrationsverlaufs des Tracers am Reaktorausgang und die Division durch 
den Bezugswert nach Formel (31) (Goedeke 2008, Emig & Klemm 2017). 

 Verweilzeitverhalten idealer Reaktoren 

Im idealen Rohrreaktor findet keine axiale Rückvermischung statt. Die Teilchen wer-
den demnach gleichmäßig entlang der Reaktorachse durch den Reaktor transpor-
tiert. Alle Fluidelemente erreichen zeitgleich nach der fluiddynamischen Verweilzeit 
den Reaktorausgang. Das Eingangssignal ist daher um 𝜏𝜏 zeitlich verzögert am Re-
aktorausgang wieder messbar (Emig & Klemm 2017). Die Bestimmung des Verweil-
zeitverhaltens eines idealen Rührkesselreaktors wird über die Stoffmengenbilanz 
hergeleitet. Da bei der Bestimmung des Verweilzeitverhaltens definitionsgemäß 
keine Stoffmengenänderungen durch physikalische oder chemische Vorgänge auf-
treten, folgt aus der Stoffmengenbilanz für die Verweilzeitsummenfunktion: 

 𝐹𝐹(𝜃𝜃) = 1 − 𝑒𝑒−𝜃𝜃 
       
(36) 

Verteilt sich das Reaktorvolumen VR gleichmäßig auf die Kessel n=1 bis n=N mit 
dem jeweils gleichen Volumen VR(n), ist auch die fluiddynamische Verweilzeit (bei 
konstantem Volumenstrom) in jedem Kessel gleich groß (Emig & Klemm 2017). Es 
gilt: 

 𝜏𝜏(𝑛𝑛) =
𝜏𝜏
𝑁𝑁

 
       
(37) 
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Die Stoffmengenbilanz im n-ten Kessel berechnet sich gemäß der des idealen Rühr-
kessels, wobei der eintretende Stoffmengenstrom dem austretenden Strom des 
vorangehenden Kessels entspricht. Für N=1 entspricht die Verweilzeitsummenfunk-
tion der des idealen Rührkessels, mit zunehmender Kesselzahl wird die Verweilzeit-
summenfunktion immer schmäler und steiler. F(θ) konzentriert sich immer stärker 
im Bereich des Abszissenwerts θ=1. Für unendlich viele Kessel nähert sich das 
Verweilzeitverhalten dem des idealen Rohrreaktors an (Emig & Klemm 2017). Ab-
bildung 11 zeigt die Verweilzeitsummenkurve für eine Kaskade mit unterschiedli-
chen Kesselanzahlen. 

 
Abbildung 11: Verweilzeitfunktion für die Serienschaltung mehrerer idealer Rührkessel. Dargestellt ist 
die Kaskadierung von 1 (idealer Rührkessel), 2, 4 und 8 Kesseln. Die Kaskadierung unendlich vieler 
Rührkessel entspricht in ihrer Verweilzeit dem idealen Rohrreaktor (eigene Darstellung nach Emig & 
Klemm 2017, Goedeke 2008). 

 Verweilzeitverhalten realer Reaktoren 

Ziel der Verweilzeitbetrachtungen ist die Beschreibung des Durchmischungszu-
stands in einem Reaktor. Die Bewertung des Mischzustands eines Reaktors erfolgt 
dabei durch den Vergleich mit dem Verhalten idealer Reaktoren. Die idealen Mi-
schungszustände stellen Extremfälle der Durchmischung dar, die in der praktischen 
Anwendung nicht erreicht werden. Um beispielsweise eine ideale Durchmischung 
zu erzielen, müssten sich die Teilchen unmittelbar nach dem Eintritt in unendlich 
kurzer Zeit gleichmäßig über das gesamte Reaktorvolumen verteilen (Emig & 
Klemm 2017).  
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Es können Ersatzschaltungen des realen Systems erstellt werden, in dem vom ide-
alen Verhalten abweichende Mischungszustände mit Hilfe von Kurzschlussströ-
mungen und Totvolumina beschrieben werden (Cholette und Cloutier 1959, Müller-
Erlwein 2015). Eine Kurzschlussströmung tritt dann auf, wenn ein Teil des Reaktan-
denstroms nicht mit dem Reaktorinhalt in Kontakt tritt, bevor dieser den Reaktor 
wieder verlässt. Sie entsteht zum Beispiel, wenn Ein- und Ausgang des Reaktors 
ungünstig zueinander angeordnet sind. Eine Kurzschlussströmung wird in diesem 
Modell als Teilströmung behandelt, die den Reaktor in einem Bypass durchfließt, 
der nicht mit dem restlichen Reaktor interagiert (Goedeke 2008, Müller-Erlwein 
2015). 

Demgegenüber sind Totzonen Bereiche im Reaktor, in denen das eintretende Gas 
nicht ausgetauscht wird. In der Ersatzschaltung reduziert sich das Reaktionsvolu-
men des Reaktors um sein Totvolumen. Der Reaktor erscheint demnach kleiner als 
erwartet. Abbildung 12 stellt hierzu Antwortfunktionen einer Kurzschlussströmung 
(links) und eines Reaktors mit Totzone (rechts) in einem Rührkessel einander ge-
genüber (Goedeke 2008, Müller-Erlwein 2015). Dabei ist das ideale Verhalten je-
weils als gestrichelte Linie, das reale Verhalten als durchgezogene Linie dargestellt.  

 
Abbildung 12: Verweilzeitverhalten eines realen Rührkessels als Verweilzeitsummenfunktion. Die linke 
Abbildung zeigt einen Rührkessel mit Kurzschlussströmung. In der Kurzschlussströmung wird zu Ver-
suchsbeginn zu viel Markierungssubstanz ausgespült. Da diese bei höherem t schon ausgespült ist, 
liegt die Antwort dort unterhalb der Kurve des idealen Rührkessels. Die rechte Abbildung zeigt einen 
Rührkessel mit Totvolumen. Der Reaktor verhält sich wie ein idealer Reaktor mit kleinerem Volumen. 
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3 Material und Methoden 

Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein Reaktor konzipiert, der für eine kontinuierliche, 
anaerobe Prozessführung sowie das Handling und die Nährstoffversorgung der 
Mikroorganismen geeignet war. Der Reaktor wurde dabei bereits im Hinblick auf 
seine technische Anwendung so ausgelegt und umgesetzt, dass Scale-Up und Pro-
zessführung großskaliger Reaktoren möglich sind. Mit Hilfe des Reaktors wurde ex-
perimentell überprüft, inwiefern das mathematische Modell geeignet ist, wesentliche 
Parameter des Verfahrens anwendungsnah vorherzusagen. Darüber hinaus wur-
den Ergebnisse der Modellierung im Reaktor praktisch umgesetzt, um die Me-
thankonzentration und Methanbildungsrate im Laborverfahren zu maximieren.  

3.1 Reaktoraufbau 

Die experimentellen Untersuchungen wurden in einem Strahldüsenreaktor mit 
einem Apparatevolumen von 42 l (in Abbildung 13 in schwarz dargestellt) durchge-
führt. Das Apparatevolumen setzte sich aus dem Reaktorvolumen und dem Volu-
men der peripheren Rohrleitungen, Armaturen und Messstellen zusammen. Das 
Volumen der Reaktoren ergab sich wiederum aus den vier Reaktionssäulen und 
den zugehörigen Abscheidern und Rezirkulationsstrecken und betrug ca. 25,5 l. Die 
Reaktionssäulen besaßen eine Höhe von ca. 740 mm und einen Durchmesser von 
ca. 102 mm. Das Reaktorvolumen setzte sich zu 13,5 l aus dem mit Flüssigkeit 
gefüllten Volumen (VL) und zu 12 l mit Gas gefüllten Volumen (VG) zusammen. Das 
Gasvolumen verteilte sich auf das Volumen im Reaktorkopf in der Entgasungs- und 
Rezirkulationsstrecke sowie auf die in der Flüssigkeit dispergierten Blasen. Die 
Volumina VL und VG wurden in allen Versuchen konstant gehalten. Das Volumen 
der Flüssigkeit mit den darin dispergierten Gasblasen bildete das Reaktionsvolu-
men (VR). 

Das flüssige Medium wurde in einem äußeren Umlauf zirkuliert, in dem die Druck-
erhöhung in einer Kreiselpumpe (P1; CME 5-4, Grundfos), die Temperierung über 
die Wärmetauscher (W1, W2; Maxi-Flow 40 kW, Pahlén) erfolgte. Das Volumen der 
Umlaufstrecke war vollständig mit Flüssigkeit gefüllt und wurde außerdem für Arma-
turen, Messstellen zur Erfassung der flüssigkeitsseitigen Parameter sowie Dosier-
stellen für die Dosierung von Medium sowie Natronlauge genutzt. Das Gas wurde 
in vier Ejektordüsen (SP1-SP4; SP820, Stübbe), die jeweils unmittelbar über jeder 
der Reaktionssäulen angeordnet waren, dispergiert. Mittels eines Leitrohres 
(d = 40 mm) wurde das Gas-Flüssigkeitsgemisch nach unten geführt. Die Öffnung 
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des Leitrohrs lag ca. 10 cm oberhalb des Reaktorbodens. Das Medium wurde durch 
die Strahldüse von oben begast, um bei Betriebsunterbrechungen ein Rücklaufen 
des Mediums in die Gasleitungen zu vermeiden. 

Die flüssigkeits- und gasführenden Teile des Apparats wurden mit Hilfe von PVC-U 
Komponenten (HT Connect GmbH) aufgebaut. Die Temperatur im Reaktor wurde 
über zwei Wärmetauscher (W1, W2) und ein Heiz-/Kältethermostat (Unichiller 
025H-OLÉ, Huber, nicht im Fließbild gezeigt) eingestellt. Der Austausch des flüssi-
gen Mediums erfolgte über Stutzen auf der Saugseite der Pumpe bzw. über einen 
Crossflow-Filter (CF-Filter, Porengröße: 0,45 µm, atech innovations) zur Biomasse-
rückhaltung. In der Flüssigkeit wurden Druck (MIDAS C08, Bürkert Fluid Control 
Systems) und Volumenstrom (MIK C34P, Kobold Messring) sowie pH-Wert, Re-
doxpotenzial und Temperatur (InPro 3253i, Mettler-Toledo) kontinuierlich erfasst. 
Der Aufbau des Laborreaktors ist in Abbildung 13 schematisch dargestellt. Zur bes-
seren Übersichtlichkeit ist im Fließschema nur eine Reaktionssäule eingezeichnet. 
Die Darstellung der Flüssigkeits- und Gasströme und deren Aufteilung auf die 
Reaktionssäulen werden in Abbildung 15 detaillierter gezeigt. 

 
Abbildung 13: Fließschema des Laborreaktors. In der Abbildung ist aus Gründen der Übersichtlichkeit 
nur ein Reaktionskessel dargestellt. Die Reaktoren wurden als Strahldüsenreaktoren mit interner Rezir-
kulation ausgeführt. Das flüssige Medium wurde mit Hilfe einer gemeinsamen Kreiselpumpe für alle 
Reaktionskessel im Kreislauf geführt.  
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3.1.1 Flüssigkeits-/Gasführung innerhalb des Reaktors 

Die Verweilzeit des flüssigen Mediums im Reaktor betrug abhängig von der ange-
strebten Biomassekonzentration zwischen sechs und vierzig Tagen. Über die Ver-
weilzeit der Organismen wurde die Biomassekonzentration im Reaktor festgelegt. 
Der Volumenstrom des flüssigen Mediums wurde über die Drehzahlregelung der 
Kreiselpumpe zwischen 0,8 m³/h und 6,8 m³/h eingestellt. Der Flüssigkeitsstrom 
wurde hinter der Pumpe zur Versorgung der Ejektoren bzw. der Reaktionskessel 
auf vier gleichmäßige Ströme aufgeteilt und in Fließrichtung hinter den Abscheidern 
der Reaktionssäulen wieder zu einer gemeinsamen Leitung zusammengeführt. Der 
Flüssigkeitsstrom wurde über die Querschnittsverengung in den Ejektordüsen so 
stark beschleunigt, dass durch den resultierenden Unterdruck ein Gasstrom etwa 
im Verhältnis 1:1 zum Flüssigkeitstriebstrahl angesaugt wurde.  

Das Gasgemisch wurde im Reaktorkopf bzw. in der Entgasungsstrecke von der flüs-
sigen Phase abgetrennt und durch den Unterdruck der Strahlpumpe erneut ange-
saugt, dispergiert und in die Reaktionssäule zurückgeführt. Über die Rezirkulation 
der Ejektordüse wurde entstehender Schaum ebenfalls aus dem Reaktorkopf abge-
zogen und in den Reaktor zurückgeführt. Die Rezirkulation der Gasphase aus dem 
Reaktorkopf in die Reaktionszone wurde damit direkt über die Drehzahl der Pumpe 
vorgegeben. Der Volumenstrom des angesaugten Gases wurde nicht kontinuierlich 
erfasst, da durch den zurückgeführten Schaum Schäden am Messsystem in der 
Rezirkulationsstrecke entstanden wären. Das angegebene Verhältnis von Flüssig-
keits- und Gasvolumenstrom der Ejektordüsen wurde daher lediglich bei der 
Inbetriebnahme des Reaktors im System Wasser/Luft einmalig überprüft. Zur Er-
mittlung der Rezirkulationsrate wurde der Volumenstrom der Gasphase wurde im 
Folgenden als gleich hoch wie der Volumenstrom der Flüssigphase angesehen.  

Über die Reaktorgeometrie wurden in der Folge weitere zentrale Parameter wie 
Flüssigkeits- und Gasleerrohrgeschwindigkeit und der Gasanteil festgelegt, über die 
wiederum der Stofftransportkoeffizient vorgegeben wurde. Die Einstellung der Gas-
leerrohrgeschwindigkeit hing demnach im Betriebsbereich des Reaktors nicht von 
der Frischgaszufuhr, sondern allein von der Rezirkulationsrate ab, die über die 
Pumpe/ Strahlpumpe eingestellt wurde. Aufgrund der hohen Rezirkulationsrate der 
Gas- und Flüssigkeitsphase wurden lokale Temperatur- oder Konzentrationsgradi-
enten weitgehend vermieden, um möglichst einheitliche Reaktionsbedingungen im 
gesamten Reaktor zu realisieren. Ebenso wurden lokale Gradienten des Gasanteils 
in Folge der gasverbrauchenden Reaktion durch die Rezirkulation kompensiert.   
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Abbildung 14 veranschaulicht hierzu den Zusammenhang zwischen Flüssigkeitsvo-
lumenstrom, Gasanteil und Rezirkulationsrate des Gases für einen Eingangsvolu-
menstrom von 60 l/h.  

 
Abbildung 14: Kennlinie des Laborreaktors. Die Rezirkulationsrate (grün) und der Gasanteil des 
Systems (rot) wurden jeweils durch den Flüssigkeitsvolumenstrom der Pumpe vorgegeben. 

3.1.2 Gasversorgung der Reaktoren 

Die Versorgung des Reaktors mit Wasserstoff erfolgte über einen Elektrolyseur (HG 
60, Heliocentris) oder Gasflaschen. CO2 und Stickstoff wurden über Gasflaschen 
(Air Liquide) bereitgestellt. Alle Gase besaßen eine Reinheit von 2.5 oder höher. 
Die Gase wurden kontinuierlich über Volumenstromregler (Analyt-MTC 35832) 
dosiert. Wasserstoff und CO2 wurden zunächst in der Zufuhrstrecke gemischt und 
anschließend den Reaktoren zugeführt. Die Dosierung von Stickstoff zur Inertisie-
rung des Reaktors erfolgte unabhängig von der regulären Gasversorgung in einer 
separaten Gasstrecke. Jeder Reaktionskessel besaß jeweils Eingänge für das Edu-
ktgasgemisch und für Stickstoff sowie einen Ausgang für das Produktgas. Alle Gas-
verbindungen wurden als beidseitig schließende Schnellkupplungen realisiert, um 
die Gasführung auch während des laufenden Betriebs anpassen zu können. Sowohl 
die Gaszufuhr der Edukt- und Inertgase als auch die Entnahme des Produktgases 
erfolgte in der Rezirkulationsstrecke, um nachteilige Strömungen und das Eindrin-
gen von Schaum in die Gasleitungen zu vermeiden.   
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Das Produktgas wurde druckgesteuert über die Entnahme eines Teilstroms des Re-
zirkulationsstroms aus dem Reaktor abgeführt und verließ den Reaktor über ein 
Druckhalteventil bei einem Überdruck von ca. 50 mbar. Durch den leichten Über-
druck wurde das Eindringen von Luftsauerstoff in den Reaktor, der zur Schädigung 
der anaeroben Mikroorganismen geführt hätte, vermieden. Am Reaktorausgang ge-
langte das Gas zunächst über eine Schaumfalle in die Gastrocknung bei 5 °C, bevor 
es zu den Messeinrichtungen geführt wurde.  

3.1.3 Einstellung des Verweilzeitverhaltens der Gasphase 

Über die Gasverteiler wurde die Gasversorgung so eingerichtet, dass jeder Reakti-
onskessel einzeln in der Gasversorgung angesteuert oder entkoppelt werden 
konnte. In der Parallelschaltung aller Reaktionskessel wurden die Ströme der 
Eduktgase, vergleichbar zur Führung des Flüssigkeitsstroms, zunächst auf die vier 
Reaktionskessel aufgeteilt. Die Produktgasströme der vier Kessel wurden einzeln 
aus der jeweiligen Rezirkulationsstrecke entnommen und in einer gemeinsamen 
Produktgasstrecke zusammengeführt. In Abbildung 15 ist die Gasführung für die 
Parallelschaltung der vier Reaktionskessel veranschaulicht. 

 
Abbildung 15: Gasführung in Parallelschaltung aller Reaktionssäulen.Die Gaszufuhr (grün) wurde 
gleichmäßig in die Rezirkulationsstrecken der vier Reaktionssäulen dosiert. Die Entnahme des Produkt-
gases (rot) erfolgte ebenfalls aus der Rezirkulationsstrecke. Das Produktgas wurde in einer Gassamm-
elleitung zusammengeführt und gelangt zur Messung.  

  



 

 45 

Die Gasverteilung wurde darüber hinaus so aufgebaut, dass das Produktgas eines 
Reaktors als Frischgas in den nächsten Reaktor geleitet werden konnte. So bestand 
neben der Parallelschaltung aller Kessel die Möglichkeit einer gasseitigen Kaska-
dierung der Reaktionssäulen. Die Verschaltung ermöglichte eine Reihenschaltung 
von allen vier Kesseln sowie weitere Zwischenschaltungen. Zur Realisierung der 
gasseitigen Kaskadenschaltung wurde das Produktgas der ersten Reaktionssäule 
als Eduktgas der zweiten Säule eingebracht. Das Produktgas wurde ausschließlich 
aus dem letzten Reaktionskessel entnommen. 

 
Abbildung 16: Gasführung in der Serienschaltung aller Reaktionssäulen.Das Eduktgas (grün) wurde nur 
in die erste Reaktionssäule dosiert. Anschließend diente das Produktgas jedes Kessels jeweils als 
Eingangsstrom des folgenden. Das Produktgas des Prozesses wurde aus dem letzten Kessel entnom-
men und zur Messstrecke geführt.  

Eine Kaskade aus zwei Reaktoren wurde realisiert, in dem die ersten beiden Kessel 
mit Frischgas versorgt wurden. Deren Produktgas wurde zusammengeführt und 
gleichmäßig auf die beiden übrigen Kessel aufgeteilt. Das Produktgas aus diesen 
Kesseln wurde erneut zusammengeführt und zur Messung geleitet. Auf diese Weise 
entstand eine Reihenschaltung aus zwei gleich großen Reaktionskesseln mit dem 
Volumen von je zwei Reaktionssäulen. 

Das Gasvolumen blieb dabei in allen Schaltungen gleich groß, es änderte sich le-
diglich die Art der Gasführung. Die Kreislaufführung der Flüssigkeit erfolgte davon 
unberührt in Parallelschaltung. 

  



 

 46 

3.2 Untersuchungen mit Methansynthese 

3.2.1 Physiologische Bedingungen 

In den Versuchen zur Methansynthese wurde die methanogene Kultur Methanobac-
terium formicicum (DSM 6298) eingesetzt. Die Kultur wurde im wässrigen Medium 
suspendiert, die im Reaktor im Kreis geführt wurde. Die Kultur besitzt ein Tempera-
turoptimum bei 38 °C und ein pH-Optimum im Bereich um 7,2. Die Temperatur im 
Reaktor wurde in allen Versuchen bei 38 °C (±0,5 °C) konstant gehalten. Die Ein-
stellung des pH-Werts erfolgte über die Dosierung von Natronlauge (25%-ig) oder 
Salzsäure (2 mol/l) auf einen stabilen Wert von 7,2 ±0,2. Im Handling der strikt an-
aeroben methanogenen Mikroorganismen und in den Reaktoren wurde völliger 
Sauerstoffausschluss sichergestellt. Die Überwachung der anaeroben Verhältnisse 
erfolgte über die Messung des Redoxpotenzials. Das Redoxpotenzial lag in allen 
Versuchen im stark reduzierenden Bereich unterhalb von -400 mV. Temperatur, 
Redoxpotenzial und pH-Wert wurden mit einer Elektrode inPro 3253i (Mettler 
Toledo) kontinuierlich erfasst. 

3.2.2 Nährstoffversorgung der Mikroorganismen 

Die Nährstoffversorgung mit Mikro- und Makronährstoffen erfolgte über eine Nähr-
salzlösung, in der die nötigen Bestandteile gelöst wurden. Die Lösung setzte sich 
aus einem Grundmedium (DSMZ 119), Spurenelementlösung SL 10 nach DSMZ 
320, Wolfram-Selen-Lösung, Vitaminlösung (10 ml/l) (nach Brunner 1987) sowie ei-
nem pH-Puffer (MOPS 4 g/l) und Reduktionsmittel Natriumsulfid-Nonahydrat 
(0,3 g/l) zusammen. Alle Chemikalien (mit Ausnahme von Natriumsulfid-Nonahyd-
rat, Sigma-Aldrich) wurden von Fa. Carl-Roth bezogen. 

Die Gehalte von Stickstoff und Phosphor wurden gegenüber dem DSMZ-Medium 
119 auf die fünffache Menge angehoben, um den Verbrauch dieser Verbindungen 
im Zuge des Biomassewachstums auszugleichen. Zur Bereitstellung des Mediums 
wurden zunächst alle Lösungen außer der hitzelabilen Vitaminlösung und dem Re-
duktionsmittel, aus den Stammlösungen gemischt und für 30 Minuten auf ca. 85 °C 
erhitzt und unter Stickstoffatmosphäre abgekühlt. Die Zugabe des Reduktionsmit-
tels und der sterilfiltrierten Vitaminlösung erfolgte unmittelbar vor der Dosierung in 
den Reaktor. Mit dem Redoxindikator Resazurin wurde kontrolliert, dass das Me-
dium unter anaeroben Bedingungen in den Reaktor dosiert wurde.   
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Die Nährlösung wurde im Regelfall zwei Mal wöchentlich zu je fünf Litern kontinu-
ierlich über Peristaltikpumpen (WT600-2J, behr Labortechnik) dosiert. Die Mengen 
von zugegebenem und entnommenem Medium wurden mit Hilfe einer gravimetri-
schen Messung kontrolliert. Über die Dosierung wurde auch die im Zuge der 
Reaktion entstehende Wassermenge ausgeglichen. Dazu wurde die entstehende 
Methanmenge kontinuierlich gemessen und aufsummiert, die korrespondierende 
Wassermenge bestimmt und aus dem Reaktor abgezogen. Im Falle einer Bio-
masserückhaltung wurde das Medium aus dem Reaktor über den Crossflow-Filter 
entnommen. 

Die Biomassekonzentration wurde durch die Messung der organischen Trocken-
substanz bestimmt. Dazu wurde jeweils eine Probe mit Biomasse und eine Probe 
ohne Biomasse über den Cross-Flow-Filter gezogen. Anschließend wurden jeweils 
50 ml beider Proben bei 65 °C eine Woche lang im Trockenschrank getrocknet. Die 
organische Trockensubstanz wurde im Anschluss aus der Gewichtsdifferenz der 
beiden getrockneten Proben bestimmt. 

Mit Hilfe von Küvetten-Tests wurden die Gehalte der wichtigsten Nährstoffe Stick-
stoff und Phosphor wöchentlich gemessen. Ebenso wurde der Gehalt von potenziell 
hemmenden Konzentrationen organischer Säuren wöchentlich überwacht. Hierzu 
wurde das Spektralphotometer DR 3900 von Hach-Lange mit den entsprechenden 
Küvettentests nach Anleitung angewendet.  

3.2.3 Gasmesstechnik 

In den Versuchen mit Methansynthese wurden die Volumenströme von Wasserstoff 
und CO2 und damit auch ihr Verhältnis im Eduktgas über die jeweiligen Volumen-
stromregler eingestellt. Die Erfassung der Zusammensetzung des trockenen Pro-
duktgases erfolgte über Infrarotmesssonden für CH4 und CO2 (Bluevary, Bluesens). 
Die Messungen wurden über zusätzliche Temperatur-, Feuchte- und Drucksenso-
ren auf Standardbedingungen umgerechnet. Auf eine Messung von Wasserstoff im 
Produktgas wurde in den Versuchen mit Methansynthese aufgrund der hohen 
Messunsicherheit durch die Querempfindlichkeit gegenüber Methan verzichtet.  
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3.3 Untersuchung des Verweilzeitverhaltens 

Die Edukte der Reaktion, Wasserstoff und CO2, lagen im Reaktor gasförmig vor. Sie 
wurden dem Reaktor kontinuierlich zugeführt und entnommen. Die Reaktionskessel 
wurden für das Ziel einer möglichst idealen Durchmischung ausgelegt. Ziel der ex-
perimentellen Verweilzeitanalyse des Prozesses war es, qualitative Aussagen zum 
Durchmischungsverhalten der Gasphase treffen zu können.  

Die Bestimmung des Verweilzeitverhaltens der Gasphase wurde in Form einer 
Sprungmarkierung durchgeführt, um Messfehler aufgrund der Kompressibilität der 
gasförmigen Fluide zu reduzieren. Um möglichst ähnliche fluiddynamische Eigen-
schaften zwischen der Untersuchung des Verweilzeitverhaltens und der anaeroben 
Methansynthese zu gewährleisten, wurde Wasserstoff als Markierungssubstanz 
eingesetzt. Als Inertgas wurde in allen Versuchen Stickstoff genutzt.  

Die fluiddynamische Verweilzeit des flüssigen Mediums war mit ca. vierzig Tagen 
so hoch, dass sie als quasi-diskontinuierlich angesehen wurde. Die flüssige Phase 
wurde als inert und aufgrund der Kreislaufführung als jederzeit ideal durchmischt 
angesehen. In Vorversuchen zur Bestimmung des Verweilzeitverhaltens neigte die 
Bakteriensuspension außerdem zur Schaumbildung, wodurch Messergebnisse ver-
fälscht wurden. Anders als in den Versuchen mit Methansynthese bildete Wasser 
die flüssige Phase in den Verweilzeitversuchen. So wurden außerdem Messfehler, 
die durch den möglichen Umsatz des Tracers durch die methanogenen Mikroorga-
nismen entstanden wären, ausgeschlossen. Unterschiede zwischen Wasser und 
Medium mit Biomasse z.B. im Koaleszenzverhalten oder der Viskosität wurden 
vernachlässigt. Es wurden keine signifikanten Abweichungen relevanter Einfluss-
größen (Gasanteil, Betriebspunkt der Pumpe) zwischen Wasser und anaerobem 
Medium bei sonst gleichen Bedingungen beobachtet. Daher wurde angenommen, 
dass bestehende Unterschiede der fluiddynamischen Eigenschaften der beiden 
Medien keinen entscheidenden Einfluss auf das Verweilzeitverhalten der Gasphase 
besaßen. 
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3.3.1 Messtechnik 

Die Zugabe von Stickstoff und Wasserstoff erfolgte jeweils über Volumenstromreg-
ler der Firma Analyt-MTC. Die Gase wurden in der Zuführung zum Reaktor gemischt 
und anschließend analog zu den anaeroben Versuchen auf die Reaktorkessel 
verteilt. Der Betrieb des Reaktors erfolgte stets unter stationären Bedingungen. 
Temperatur, Reaktordruck und Rezirkulationsrate wurden im Versuchsverlauf 
konstant gehalten. Am Reaktorausgang wurde das Gas wieder zusammengeführt, 
getrocknet und zur Messung weitergeleitet. Die Messung der Reaktorantwort 
erfolgte über einen Wärmeleitfähigkeitssensor (FTC 300, Messkonzept GmbH). Der 
Sensor diente zur Messung der Wasserstoffkonzentration in Stickstoff mit einer T90-
Zeit von 1 s. Die Wasserstoffkonzentration wurde sekündlich erfasst. Außerdem 
wurde der Volumenstrom des Gases mit Hilfe eines Trommelgaszählers (TG 1/5 Dr. 
Ritter GmbH) gemessen. Die Messung des Volumenstroms diente zur Überprüfung 
der Stoffmengengleichheit, um mögliche Messfehler, z.B. durch Leckagen zu redu-
zieren. 

3.3.2 Versuchsdurchführung und Auswertung 

Der Reaktor wurde zu Versuchsbeginn so lange mit Stickstoff gespült, bis im 
Produktgas die Wasserstoffkonzentration dauerhaft unter 0,02 Vol.-% lag. Die 
Markierung erfolgte als Sprungmarkierung. Hierzu wurde zunächst ein konstanter 
Stickstoffstrom von 60 l/h in den Reaktor gegeben. Zum Zeitpunkt t0 wurde gleich-
zeitig der Stickstoffstrom unterbrochen und der Wasserstoffstrom sprunghaft von 
0 l/h auf 60 l/h eingestellt. Die Strömung in den Gasleitungen und Armaturen in der 
Zuführung und am Ausgang der Reaktorkessel sowie der Gastrocknung verur-
sachte eine messbare Verzögerung der Messergebnisse. Die Strömung in den 
Leitungen besaß eine ausgeprägte Rohrreaktorcharakteristik, so dass sich der 
Transport in den Gasleitungen außerhalb des Reaktors als Totzeitglied äußerte. Da 
sich die Strecke in der Versuchsdurchführung nicht veränderte und das Totzeitglied 
in allen Versuchen gleich groß blieb, wurde es zunächst bestimmt, indem der Re-
aktor umfahren und Frisch- und Produktgasstrecke direkt miteinander verbunden 
wurden. Anschließend wurde das Totzeitglied in allen Versuchen gleichermaßen 
herausgerechnet.   
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Während des Experiments kam es zum geringfügigen Lösen des Tracers im Was-
ser. Wird vorausgesetzt, dass in einem Versuch mit einer Versuchsdauer von 10 τ 
das Wasser im Reaktor mit Wasserstoff gesättigt war, wurden im Versuchsverlauf 
ca. 0,4 % des eintretenden Tracers im Wasser gelöst. Darüber hinaus traten Mess-
fehler durch Messunsicherheiten und Trägheiten von Messgeräten und Volumen-
stromregler auf. Zur Bestimmung der Verweilzeitsummenfunktion wurde die 
gemessene Konzentration am Reaktorausgang auf die eingebrachte Konzentration 
am Reaktoreingang bezogen. Die gemessene Endkonzentration wich aufgrund der 
Messfehler und der Lösung des Wasserstoffs im Wasser geringfügig (<1 %) von der 
Eingangskonzentration ab. Die Messfehler traten jedoch systematisch in allen Ver-
suchen gleichermaßen und unabhängig von den Versuchsbedingungen auf, so 
dass diese in der Auswertung der Versuche vernachlässigt wurden.  

3.3.3 Bestimmung systemdefinierender Parameter 

Die fluiddynamische Verweilzeit der Gasphase ergibt sich nach Formel (30) aus 
dem Quotienten aus Gasvolumen VG und Volumenstrom des Gases. Zur Einstel-
lung der fluiddynamischen Verweilzeit wurde der Reaktor zunächst vollständig mit 
Wasser gefüllt. Anschließend wurden, mit Messzylindern gemessen, genau 12 Liter 
Wasser aus dem Reaktor abgelassen. Mit dem definierten Volumenstrom von 60 l/h 
wurde die fluiddynamische Verweilzeit auf 0,2 h eingestellt.  

Gemäß Kapitel 2.4.2 kann das Verweilzeitverhalten eines Reaktors über die mittlere 
Verweilzeit t ̅beschrieben werden. Die Gleichungen zur Berechnung der mittleren 
Verweilzeit für diskrete Messwerte sind in Formel (38) dargestellt (Goedeke 2008):  

 𝑡𝑡̅ =
∫ 𝑡𝑡𝑖𝑖 ∗ 𝑐𝑐𝑖𝑖 ∗ 𝑑𝑑𝑑𝑑∞

0

∫ 𝑐𝑐𝑖𝑖 ∗ 𝑑𝑑𝑑𝑑∞
0

=
∑ 𝑡𝑡𝑖𝑖 ∗ 𝑐𝑐𝑖𝑖 ∗ ∆𝑡𝑡𝑖𝑖

∑ 𝑐𝑐𝑖𝑖∆𝑡𝑡𝑖𝑖
 

       
(38) 

Im idealen Rührkessel sind mittlere Verweilzeit und fluiddynamische Verweilzeit 
gleich groß (Emig & Klemm 2017). Werden die beiden Größen ins Verhältnis 
zueinander gesetzt, kann eine qualitative Aussage über die Ausprägung von Fehl-
strömungen getroffen werden. Ist die mittlere Verweilzeit geringer als die fluiddyna-
mische Verweilzeit, verlassen die Tracerteilchen den Reaktor aufgrund einer 
Kurzschlussströmung oder Totvolumens zu früh (Goedeke 2008). 
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3.4 Auswertung der Messergebnisse 

3.4.1 Verfahrenstechnische Größen 

Die Rezirkulationsrate berechnete sich aus dem Verhältnis des angesaugten (rezir-
kulierten) Volumenstroms der Strahlpumpe und dem Volumenstrom am Reaktor-
ausgang: 

 𝑅𝑅 =
𝑉̇𝑉𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(39) 

Die Rezirkulationsrate wurde in allen Versuchen mit Methansynthese, sofern nicht 
anders angegeben, so hoch eingestellt, dass die Gasphase des Reaktors als ideal 
durchmischt angesehen wurde. Die Gasbeschaffenheit, die am Reaktorausgang 
gemessen wurde, herrschte gemäß der Definition des idealen durchmischten Rühr-
kesselreaktors auch in jedem Punkt innerhalb des Reaktors. 

Die Gasleerrohrgeschwindigkeit eines Reaktors errechnete sich aus dem Quotien-
ten aus dem Volumenstrom des rezirkulierten Gases und der Reaktorquerschnitts-
fläche jedes Reaktionskessels: 

 𝑤𝑤𝐺𝐺 =
𝑉̇𝑉𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅

𝐴𝐴𝑅𝑅
 

       
(40) 

Der Gasanteil des Systems wurde aus der Höhendifferenz des Flüssigkeitspegels 
zwischen begastem und unbegastem System ermittelt:  

 𝜀𝜀𝐺𝐺 =
ℎ𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅 − ℎ𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢𝑢 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅

ℎ𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏𝑏 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅
 

       
(41) 
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3.4.2 Bestimmung der Messgrößen der anaeroben Versuche 

Die Bilanzierung des Prozesses erfolgte anhand volumetrischer Größen, da die 
Messwerte von den Volumenstromreglern und Messgeräten ebenfalls als volumet-
rische Werte ausgegeben wurden. Dazu wurden alle Größen auf Standardbedin-
gungen umgerechnet. Die Wasserstoffkonzentration im trockenen Produktgas 
wurde mit Hilfe der Stoffmengenbilanz berechnet. Dazu wurde angenommen, dass 
sich neben Wasserstoff, Methan und CO2 keine weiteren Stoffe im Produktgas 
befinden: 

 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 =  1 −  𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 − 𝜑𝜑𝐶𝐶𝑂𝑂2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 
       
(42) 

Die Berechnung des Partialdrucks erfolgte aus dem Produkt von Volumenkonzent-
ration des Stoffs und dem absoluten Druck im Reaktor. Alle Experimente wurden 
bei atmosphärischem Druck durchgeführt:  

 𝑝𝑝𝑖𝑖 =  𝑝𝑝𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝜑𝜑𝑖𝑖 
       
(43) 

Die Reaktionsgeschwindigkeit berechnet sich aus der zeitlichen Änderung der Stoff-
menge von Wasserstoff pro Reaktorvolumen und Zeit. Da die Volumenströme unter 
stationären Bedingungen jeweils zeitlich konstant blieben, wurde die Stoffmen-
genänderungsgeschwindigkeit in der Versuchsauswertung direkt aus den Volumen-
strömen berechnet: 

 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,𝐻𝐻2 =
𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

𝑉𝑉𝑀𝑀 ∗ 𝑉𝑉𝐿𝐿
 

       
(44) 

Der Volumenstrom des Produktgases wurde über einen Trommelgaszähler (Dr. 
Ritter GmbH) bestimmt. Die Stoffmengenströme der drei Reaktanden berechneten 
sich aus dem Produkt aus Volumenstrom und dem Partialdruck im Produktgas: 

 𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀 = 𝑛̇𝑛𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝑉𝑉𝑀𝑀 = 𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶4 = 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶4 

        

(45) 

Die Ströme von Wasserstoff und CO2 wurden entsprechend berechnet.  
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Der Volumenstrom des Methans wurde als zentrales Qualitätskriterium des Prozes-
ses als Methanbildungsrate MBR definiert. Da in keinem der Versuche Methan mit 
dem Eduktgas in den Reaktor eintrat, wurde im Produktgas enthaltenes Methan 
durch die Reaktion im Reaktor neu gebildet: 

 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 =  
𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀

𝑉𝑉𝐿𝐿
=

𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶4

𝑉𝑉𝐿𝐿
 

       
(46) 

3.4.3 Definition eines Gleichgewichts 

Die Experimente im Rahmen dieser Arbeit wurden unter kontinuierlicher Zufuhr der 
Eduktgase bzw. Abführung des Produktgasstroms durchgeführt. Die Auswertung 
von Versuchen erfolgte daher stets unter Gleichgewichtsbedingungen. Es wurde 
sichergestellt, dass die flüssigkeitsseitigen Parameter wie Biomassekonzentration, 
Temperatur, Volumenstrom des Mediums bzw. der Rezirkulation und pH-Wert wäh-
rend einer vollständigen Messreihe innerhalb der angegebenen Toleranzen kon-
stant gehalten wurden: 

• Temperatur: 38 °C ± 0,5 °C 
• pH-Wert: 7,2 ± 0,2 
• Biomassekonzentration: ± 0,2 g/l des Messwerts 
• Volumenstrom Medium: ± 5 % des Messwerts 
• Reaktordruck 1,05 bar ± 0,025 bar 

Die Erfassung der Messgrößen im flüssigen Medium diente der Überprüfung und 
Sicherstellung konstanter Bedingungen für die Methansynthese im Versuchszeit-
raum. Die Bewertung der Ergebnisse erfolgte über die Bilanzierung der gasseitigen 
Messgrößen. Als Gleichgewicht wurde definiert, wenn die angegebenen Parameter 
sich innerhalb des Betrachtungszeitraums von 60 Minuten weniger als die folgen-
den Toleranzgrenzen veränderten: 

• Methankonzentration am Reaktorausgang 𝝋𝝋𝑪𝑪𝑪𝑪𝟒𝟒,𝒂𝒂𝒂𝒂𝒂𝒂: ± 1 % 

• CO2-Konzentration am Reaktorausgang 𝝋𝝋𝑪𝑪𝑪𝑪𝟐𝟐,𝒂𝒂𝒂𝒂𝒂𝒂: ± 0,5 % 

• Volumenstrom am Reaktorausgang  𝑽̇𝑽𝒂𝒂𝒂𝒂𝒂𝒂: ± 5 % des Messwerts  
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Abbildung 17 stellt hierzu exemplarisch einen Versuchsverlauf dar, aus dem zwei 
Gleichgewichtszustände abgeleitet wurden. Hierbei wurden beispielhaft die Volu-
menströme von Wasserstoff und CO2 erhöht und die Konzentrationen von CO2, CH4 
sowie der Volumenstrom am Reaktorausgang gemessen. 

 
Abbildung 17: Beispielhafte Darstellung der Messwertaufzeichnung bei Erhöhung der Volumenströme 
von Wasserstoff und CO2. Die grau unterlegten Bereiche wurden jeweils als Gleichgewichtszeitraum 
definiert. In diesem Zeitraum von 60 Minuten wurde aus dem arithmetischen Mittel der Messpunkte je-
weils ein Gleichgewichtspunkt erzeugt. 

In den gekennzeichneten Bereichen wurden jeweils die Gleichgewichtsbedingun-
gen erfüllt. Die aufgezeichneten Messwerte wurden über den Gleichgewichtszeit-
raum von 60 Minuten minutengenau erfasst und arithmetisch gemittelt. Die im 
Folgenden angegebenen Messgrößen stellen jeweils immer gemittelte Werte über 
den Gleichgewichtszeitraum dar und sind in den Versuchsauswertungen jeweils als 
Gleichgewichtspunkte dargestellt. 

Der stabile Betrieb der Reaktoren, die Steuerung der Aktoren sowie die Aufzeich-
nung und Auswertung der Versuchsergebnisse machten eine umfangreiche Auto-
matisierung der Prozesse notwendig. Diese wurde dankenswerterweise weitgehend 
von Herrn M. Eng. Pascal Meisberger verantwortet. Die Programmierung der Aus-
werteroutinen der Experimente und der Modellierung in Matlab erfolgte unter der 
Mitarbeit von Frau M. Eng. Lena Winkler.  
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4 Ergebnisse 

4.1 Entwicklungsziel 

Die Entwicklung des Verfahrens zur biologischen Methanisierung erfolgte vor dem 
Hintergrund, den Prozess zukünftig als kommerzielles Verfahren zur Synthese von 
Methan aus Wasserstoff und CO2 einzusetzen. Hierzu muss das Verfahren in der 
Lage sein, in kontinuierlicher Betriebsweise gleichzeitig hohe Methankonzentratio-
nen im Produktgas und eine möglichst hohe Raum-Zeit-Ausbeute zu erzielen. Die 
Raum-Zeit-Ausbeute des Verfahrens wurde in dieser Arbeit, wie in Prozessen zur 
biologischen Methanisierung üblich, als volumenspezifische Methanbildungsrate 
(mbr) in [ m3

CH4∙mL
-3∙h-1] angegeben.  

Ziel des theoretischen Teils der Arbeit war die Entwicklung eines mathematischen 
Modells, mit dessen Hilfe die Kinetik des Prozesses abgeschätzt und limitierende 
Einflussgrößen identifiziert werden konnten. In Erweiterung des bisherigen Stands 
des Wissens wurde dabei die charakteristische Kinetik des biologischen Prozesses 
berücksichtigt. Im Mittelpunkt des experimentellen Teils der Arbeit standen die 
Verifizierung des mathematischen Modells und die Steigerung der Methankonzent-
ration und Methanbildungsrate des Laborreaktors im Hinblick auf das Scale-Up für 
die technische Anwendung des Prozesses.  

Sowohl im theoretischen als auch im experimentellen Teil der Arbeit wurde zunächst 
die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit des heterogenen Prozesses beschrie-
ben. Durch Berücksichtigung des Durchmischungsverhaltens des Reaktors wurde 
die Kinetik der Reaktion auf das Umsatzverhalten des gesamten Reaktors übertra-
gen. Dazu wurde die Durchmischung des Reaktors, zunächst losgelöst vom anae-
roben Prozess, durch Bestimmung des Verweilzeitverhaltens ermittelt. Das 
Verweilzeitverhalten wurde anschließend in der Bilanzierung des Gesamtsystems 
berücksichtigt und im letzten Schritt so angepasst, dass Methankonzentration und 
Methanbildungsrate im Experiment maximiert wurden. 
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4.2 Reaktionskinetik der biologischen Methanisierung 

4.2.1 Voruntersuchungen zur Reaktionskinetik 

Alle bislang bekannten Forschungsansätze zur biologischen Methanisierung erwar-
ten eine Limitierung der Reaktionsgeschwindigkeit durch den Stofftransport des 
Wasserstoffs in die Lösung. Die Annahme der Limitierung durch Wasserstoff wird 
meist mit der deutlich schlechteren Löslichkeit des Wasserstoffs in wässriger 
Lösung im Vergleich zu CO2 begründet. Der Einfluss von CO2 auf die Reaktionski-
netik wird dort üblicherweise nicht berücksichtigt (Wise et al. 1976, Schill et al.1996, 
Burkhardt 2012, Seifert et al. 2014, Strübing et al. 2017). In Abbildung 18 ist ein 
Vorversuch dargestellt, in dem die Hypothese überprüft werden sollte, dass die 
Konzentration von CO2 keine Auswirkung auf die Methanbildungsrate des Systems 
besitzt. In diesem Vorversuch wurden dazu die Konzentrationen der Edukte in der 
Gasphase variiert und ihr Einfluss auf die Methanbildungsrate beobachtet. Dabei 
zeigt der obere Plot in Abbildung 18 den Verlauf der Methanbildungsrate für ver-
schiedene CO2-Volumenkonzentrationen (rot) im Produktgas. Die Wasserstoffkon-
zentration wurde dabei bei ca. 20 % konstant gehalten. Im unteren Plot wurde 
dagegen die CO2-Konzentration in der Gasphase bei ca. 2 Vol.-% konstant gehal-
ten, während die Wasserstoffkonzentration (grün) schrittweise erhöht wurde. In bei-
den Fällen wurde jeweils die Auswirkung auf die Methanbildungsrate, in Blau 
dargestellt, gemessen. 

 
Abbildung 18: Vorversuch zur Bestimmung des Einflusses der Partialdrücke von Wasserstoff und CO2 
auf die Methanbildungsrate. Während die MBR unabhängig vom CO2-Partialdruck war, besteht ein 
direkter Zusammenhang zwischen Wasserstoffpartialdruck und MBR.  
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Die obere Darstellung der Abbildung zeigt, dass die MBR selbst bei sehr kleinen 
CO2-Konzentrationen im Produktgas nicht durch diese beeinflusst wird. Die Reakti-
onsgeschwindigkeit scheint auch bei geringen CO2-Konzenrationen unabhängig 
von dieser zu sein. Dagegen zeigt die untere Darstellung einen direkten Zusam-
menhang zwischen Wasserstoffkonzentration und MBR. Die schrittweise Erhöhung 
der Wasserstoffkonzentration in der Gasphase führte unmittelbar auch zur Steige-
rung der MBR. Die Hypothese, dass die Reaktionsgeschwindigkeit durch Wasser-
stoff, aber nicht durch CO2 definiert wird, wurde in diesem Vorversuch bestätigt.  

4.2.2 Grundlagen der Reaktionskinetik 

Wasserstoff wurde deshalb als Schlüsselkomponente der biologischen Methanisie-
rung behandelt, so dass die Reaktionskinetik im Folgenden primär für Wasserstoff 
untersucht wurde. Zur Beschreibung des Prozesses wurde stets vorausgesetzt, 
dass CO2 ständig im Überschuss vorlag. Dementsprechend lag der Modellierung 
und den Experimenten zu Grunde, dass die CO2-Konzentration in den untersuchten 
Reaktionsbedingungen keinen Einfluss auf die Methanbildungsrate besaß. 

Für ein repräsentatives Kontrollvolumen innerhalb des Reaktionsvolumens ist die 
effektive Reaktionsgeschwindigkeit der Komponente Wasserstoff in einem hetero-
genen System definiert als (Emig & Klemm 2017, Kraume 2012):  

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,𝑅𝑅 = 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,𝑅𝑅 ∗ �𝜈𝜈𝐻𝐻2� =
1

𝑉𝑉𝑅𝑅
∗

𝑑𝑑𝑑𝑑𝐻𝐻2

𝑑𝑑𝑑𝑑
 

       
(47) 

Reaktionsgeschwindigkeit und Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit von Was-
serstoff in Formel (47) sind über dessen stöchiometrischen Koeffizienten miteinan-
der verbunden. Stoffmengenänderungen innerhalb des Volumenelements wurden 
im Modell lediglich durch die Stoffübertragung aus der Blase in die Flüssigkeit und 
den Verbrauch in Folge der Reaktion verursacht. Dazu wurde angenommen, dass 
die Reaktion ausschließlich an den Mikroorganismen im Kern der flüssigen Phase 
ablief. Stoffmengenänderungen innerhalb der Gasphase oder in der Grenzschicht 
wurden im Modell zunächst vernachlässigt. Wasserstoff musste demnach, bevor er 
durch die Mikroorganismen umgesetzt werden konnte, aus der Gasblase in den 
Kern der flüssigen Phase transportiert werden.  
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Das Bezugssystem des Umsatzes von Wasserstoff durch die Mikroorganismen bil-
dete das flüssige Volumen im Reaktor. Dagegen wird der Stofftransport und die 
Makrokinetik heterogener Reaktionen, wie in Formel (16) bzw. Formel (47) darge-
stellt, meist auf das Reaktionsvolumen VR bezogen. Zur Harmonisierung der beiden 
Bezugsysteme wurden Stoffmengenänderungen in Folge der Reaktion und deren 
Teilprozesse für das Volumen der flüssigen Phase VL angegeben. Die Stoffmen-
genänderung wurde daher in dieser Arbeit stets auf das Volumen der flüssigen 
Phase bezogen:  

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 =
1
𝑉𝑉𝐿𝐿

∗
𝑑𝑑𝑑𝑑𝐻𝐻2

𝑑𝑑𝑑𝑑
=

𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,𝑅𝑅

(1 − 𝜀𝜀𝐺𝐺)
 

       
(48) 

Die Bildung von Nebenprodukten im Reaktionsverlauf, zu denen das Biomasse-
wachstum zählt, wurde vernachlässigt. Der Umsatz von Wasserstoff in der flüssigen 
Phase wurde ausschließlich in der Modellierung von der Reaktion zu Methan verur-
sacht. Die Stoffmengenänderung durch die Reaktion konnte demzufolge über das 
Michaelis-Menten-Modell für eine Ein-Substrat-Kinetik ermittelt werden. Dabei 
wurde das Michaelis-Menten-Modell in Formel (49) durch die Berücksichtigung des 
stöchiometrischen Koeffizienten des Wasserstoffs νH2 als die Wasserstoffumsatz-
rate, oder Hydrogen Uptake Rate (hur), ausgedrückt:  

 ℎ𝑢𝑢𝑢𝑢 = �𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗
𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿

𝐾𝐾𝑀𝑀 + 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿
∗ 𝑥𝑥 

       
(49) 

Bei allen Versuchen wurde die methanogene Kultur Methanobacterium formicicum 
eingesetzt, so dass die relevanten kinetischen Daten (vmax, KM) der biologischen 
Umsetzung bekannt und konstant waren. Die Kinetik der Stoffmengenänderung 
durch die Reaktion wurde daher nach dem Modell von Michaelis-Menten lediglich 
durch die Biomassekonzentration und die in der wässrigen Lösung zur Verfügung 
stehende Substratmenge variiert. Dabei wurde gemäß dem Modell von Michaelis-
Menten vorausgesetzt, dass die Geschwindigkeit der Methansynthese so viel 
schneller war als das Biomassewachstum, dass die hierdurch bedingte Stoffmen-
genänderung vernachlässigbar gering war. Es wurde demnach nur eine irreversible 
Reaktion im Bilanzraum vorausgesetzt.  
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Das Stoffsystem des Prozesses (H2, CO2, CH4, Nährmedium mit Biomasse) ist in 
der biologischen Methanisierung weitgehend vorgegeben. Die Nutzung von metha-
nogenen Organismen zur Methansynthese erforderte zudem isotherme Bedingun-
gen sowie einen neutralen pH-Wert. Wesentliche Eigenschaften des Systems wie 
Diffusionskoeffizienten, Viskosität und Koaleszenzverhalten der Blasen waren dem-
zufolge weitgehend festgelegt, so dass der Stoffübergangskoeffizient kL nicht gezielt 
verändert wurde. Die Stofftransportrate wurde daher primär über das treibende Kon-
zentrationsgefälle und die zur Verfügung stehende Phasengrenzfläche a (durch 
Veränderung der Pumpenleistung) variiert. Stoffübergangskoeffizient und Stoffaus-
tauschfläche wurden in den Experimenten und der Modellierung zum volumenspe-
zifischen Stofftransportkoeffizienten, dem kLa-Wert, zusammengefasst. Der 
kLa-Wert wird meist auf das Reaktionsvolumen VR bezogen. Zur Vereinheitlichung 
der Bezugsräume wurde der Stofftransportkoeffizient in dieser Arbeit auf das Volu-
men der flüssigen Phase VL bezogen und als kLa‘-Wert deklariert. 

Die Stofftransportrate aerober biologischer Systeme wird häufig als Oxygen Trans-
fer Rate (otr) angegeben. Analog dazu wurde in dieser Arbeit der pro Zeiteinheit aus 
der gasförmigen in die flüssige Phase transportierte Stoffmengenstrom des Was-
serstoffs als Wasserstofftransportrate (htr) definiert. Die Wasserstofftransportrate 
über die Grenzfläche ergibt sich unter Berücksichtigung des Flüssigkeitsvolumens 
als Bezugssystem und des Henry’schen Gesetzes nach Formel (50) zu:  

 ℎ𝑡𝑡𝑡𝑡 = 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎 ∗
𝑉𝑉𝑅𝑅

𝑉𝑉𝐿𝐿
∗ �𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿

∗ − 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿� = 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ ��𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2� − 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿� 

       
(50) 

Im Folgenden erfolgt die separate Angabe der Stoffmengenänderungsgeschwindig-
keit in Folge des Stofftransports durch die Grenzschicht mit Hilfe der Angabe der 
Stofftransportrate oder Hydrogen Transfer Rate (htr). Wurde die Stoffmengenände-
rungsgeschwindigkeit durch den Umsatz der Mikroorganismen innerhalb des 
Kontrollvolumens isoliert betrachtet, wurde diese als Umsatzrate oder Hydrogen 
Uptake Rate (hur) angegeben. Die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit rH2,eff 
des Kontrollvolumens wurde dagegen angegeben, wenn die Überlagerung von 
Stofftransport und Reaktion berücksichtigt wurde. Die Angabe von rH2,eff bezog sich 
demnach immer auf die Makrokinetik des heterogenen Regimes unter Berücksich-
tigung des Stofftransports über die Phasengrenze hinweg und des pseudohomoge-
nen Umsatzes des Wasserstoffs in der flüssigen Phase. 
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4.2.3 Modellbetrachtungen zur biologischen Methanisierung 

Im stationären Zustand ändern sich die Stoffmengen und Konzentrationen im Re-
aktor nicht mit der Zeit. Die pro Zeiteinheit durch den Stofftransport übertragene 
Stoffmenge des Wasserstoffs in die Flüssigkeit (htr) muss demnach genau so groß 
sein wie die durch die Reaktion in der flüssigen Phase umgesetzte Wasserstoff-
menge (hur). Die beiden Teilprozesse können in diesem Fall mit der effektiven Stoff-
mengenänderungsgeschwindigkeit von Wasserstoff rH2,eff gleichgesetzt werden. 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = ℎ𝑡𝑡𝑡𝑡 = ℎ𝑢𝑢𝑢𝑢 
       
(51) 

Im stationären Zustand wird demnach genau so viel Wasserstoff durch die Mikroor-
ganismen umgesetzt, wie durch den Stofftransport in Lösung gebracht wird. Diese 
Hypothese bildet die Basis des mathematischen Modells. rH2,eff kann für beide 
Prozesse als Funktion der Konzentration des gelösten Wasserstoffs beschrieben 
werden. Da die Wasserstoffkonzentration in beiden Teilprozessen im Kern der Flüs-
sigkeit desselben Systems angegeben wird, muss sie für Stofftransport und Reak-
tion gleich groß sein. Abbildung 19 veranschaulicht die Gleichgewichtsbeziehung 
der beiden Teilprozesse in einer schematischen Darstellung als Funktion der Was-
serstoffkonzentration in der Lösung.  

 
Abbildung 19: Darstellung der Kinetik von Stofftransport (schwarze Kurve) und Umsatz durch die Mik-
roorganismen im Modell von Michaelis-Menten (rote Kurve). Befindet sich das System im Gleichgewicht, 
können Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit und Wasserstoffkonzentration in der Lösung aus dem 
Diagramm abgelesen werden.   
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Der schwarz dargestellte Graph in Abbildung 19 veranschaulicht die lineare 
Abhängigkeit der Hydrogen Transfer Rate von der Konzentration des gelösten 
Wasserstoffs. Die Steigung des Graphen entspricht dem negativen Wert des 
Stofftransportkoeffizienten kLa’. Der Schnittpunkt des Graphen mit der Ordinate, 
also für  cH2,L=0 mol∙l-1, liegt bei rH2,eff= kLa' ∙ cH2,L

* . Nimmt die Wasserstoffkonzent-
ration in der Lösung die Gleichgewichtskonzentration nach dem Henry’schen Ge-
setz an, beträgt die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit 0 mol∙l-1∙h-1. In diesem 
Punkt findet demnach kein Stofftransport mehr statt.  

Der Graph der Hydrogen Uptake Rate, in Rot dargestellt, entspricht dem Verlauf der 
Michaelis-Menten Kinetik. Stimmt die gelöste Konzentration von Wasserstoff mit 
dem KM-Wert überein, beträgt die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit die Hälfte 
der maximalen Umsatzrate der Organismen. Im weiteren Verlauf nähert sie sich 
asymptotisch der maximalen Umsatzrate an.  

Der Schnittpunkt der beiden Kurven bezeichnet diejenige Konzentration von gelös-
tem Wasserstoff, bei der die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit des Stofftrans-
ports und die durch den Umsatz durch die methanogenen Organismen gleich groß 
werden. Das System befindet sich in diesem Punkt im Gleichgewicht. Der Wert der 
Abszisse entspricht der Wasserstoffkonzentration in der Lösung, die im Gleichge-
wichtszustand herrscht. Der Wert der Ordinate bezeichnet die Stoffmengenände-
rungsgeschwindigkeit des Systems im Gleichgewicht. Werden einzelne Parameter 
des Prozesses variiert, ändert sich dabei auch die Lage des Gleichgewichts. 
Verschiebt sich das Verhältnis von hur und htr in Richtung der Umsatzrate der 
Mikroorganismen, folgt daraus ein Rückgang der Konzentration des gelösten Was-
serstoffs in der Lösung. Damit steigt auch die Differenz zwischen der real herrschen-
den Wasserstoffkonzentration in der Lösung und der, die nach dem Henry’schen 
Gesetz erwartet würde. Abbildung 20 und Abbildung 21 zeigen jeweils exempla-
risch, wie sich die Lage des Gleichgewichts verschiebt, wenn die beiden Stofftrans-
portparameter kLa’-Wert und c* (durch Anpassung des Wasserstoffpartialdrucks) 
verändert werden.  
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Abbildung 20: Verhalten des Reaktionssystems für variierende Wasserstoffpartialdrücke bei konstan-
tem Stofftransportkoeffizienten und konstanter Biomassekonzentration. Gegenüber dem Ausgangssze-
nario wird in gestrichelten Linien das Verhalten des Reaktionssystems bei doppeltem, halbem und 
einem Viertel des Ausgangspartialdrucks dargestellt. 

 
Abbildung 21: Verhalten des Reaktionssystems für variierende Stofftransportkoeffizienten bei konstan-
tem Wasserstoffpartialdruck und konstanter Biomassekonzentration. Gegenüber dem Ausgangsszena-
rio wird in gestrichelten Linien das Verhalten des Reaktionssystems bei doppeltem, halbem und einem 
Viertel des kLa-Werts dargestellt. 
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Wird der Wasserstoffpartialdruck im System variiert, verschiebt sich der Graph der 
Wasserstofftransportrate parallel nach links oder rechts. Bei Veränderung des 
kLa-Werts im System bleibt die Nullstelle des Systems konstant. Stattdessen verän-
dert sich die Steigung des Graphen. Die Umsatzrate der Mikroorganismen wird 
durch diese Vorgänge nicht beeinflusst, so dass sich in der Folge jeweils neue 
Gleichgewichtspunkte des Systems einstellen. In beiden Darstellungen lassen sich 
grob zwei Bereiche abgrenzen: Im Bereich niedriger Wasserstoffkonzentrationen in 
der Lösung führt eine Verdopplung des kLa‘-Werts oder des Partialdrucks (ausge-
hend von der jeweils unteren Kurve) nahezu zur Verdopplung von rH2,eff, während 
die Wasserstoffkonzentration selbst fast nicht verändert wird. Im Bereich hoher 
Wasserstoffkonzentrationen führt eine Erhöhung des Stofftransports zwar zu einer 
starken Steigerung der Wasserstoffkonzentration, rH2,eff steigt dagegen kaum an. In 
den Abbildungen entspricht dies dem Übergang von der durchgezogenen Referenz-
kurve zur oberen gestrichelten Kurve. 

Abbildung 22 veranschaulicht die Veränderung der Gleichgewichtslage, wenn bei 
konstanter Stofftransportrate über die Biomassekonzentration die Umsatzrate der 
Mikroorganismen variiert wird. Dazu stellen die rot gestrichelten Linien jeweils das 
Verhalten stark erhöhter und verringerter Biomassekonzentration gegenüber dem 
Referenzszenario dar. 

 
Abbildung 22: Verhalten des Reaktionssystems für variierende Biomassekonzentrationen bei konstan-
tem Wasserstoffpartialdruck und konstantem Stofftransportkoeffizienten. Gegenüber dem Ausgangs-
szenario wird in gestrichelten Linien das Verhalten des Reaktionssystems bei einem Fünftel und bei der 
dreifachen Biomassekonzentration dargestellt.  
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Die Erhöhung der Biomassekonzentration zeigt ein gegenläufiges Verhalten zu dem 
Verhalten der Stofftransportparameter: Im System mit der geringsten Biomassekon-
zentration liegt im System eine hohe Wasserstoffkonzentration vor. Die Erhöhung 
der Biomassekonzentration führt nahezu im selben Maß zu einem Anstieg von 
rH2,eff, während die Wasserstoffkonzentration im System stark abnimmt. Eine wei-
tere Erhöhung der Biomassekonzentration (oberer gestrichelter Graph), führt im ab-
gebildeten Beispielsystem nur noch zu einer geringen Steigerung von rH2,eff. Parallel 
dazu nähert sich die Wasserstoffkonzentration in der Lösung 0 mol/l an. 

Durch die Betrachtung der Grenzwerte der Wasserstoffkonzentration in der Lösung 
kann das Extremverhalten des Systems angenähert werden. Ist die Biomassekon-
zentration so hoch, dass übergehende Wasserstoffteilchen sofort umgesetzt wer-
den, strebt die Konzentration des gelösten Wasserstoffs im Gleichgewicht gegen 
0 mol∙l-1. Die Reaktionsgeschwindigkeit wird dann primär durch die Wasser-
stofftransportrate in die Lösung definiert. Das System ist hier stofftransportlimitiert. 
Formel (50) vereinfacht sich in diesem Fall demnach zu:  

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗  𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿
∗  

       
(52) 

Geht demgegenüber durch den Stofftransport so viel Wasserstoff in die Lösung 
über, dass sich die Konzentration des gelösten Wasserstoffs auf ein Mehrfaches 
des KM-Werts anreichert, wird rH2,eff zunehmend durch die Umsatzrate der Mikroor-
ganismen vorgegeben. Das System wird in diesem Fall als biomasselimitiertes Re-
gime bezeichnet. In Formel (8) übersteigt cH2,L den KM-Wert so stark, dass dieser 
vernachlässigt werden kann. In diesem Fall entfällt der Einfluss der Stoffmengen-
konzentration auf die hur. Wird über den Stofftransport genug Wasserstoff zur Ver-
fügung gestellt, so dass die methanogenen Mikroorganismen ihre maximale 
Umsatzrate erreichen, vereinfacht sich die Berechnung der Stoffmengenänderungs-
geschwindigkeit nach Formel (8) zu: 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = �𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗ 𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑥𝑥 
       
(53) 

In diesem Fall kann die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit also nicht mehr 
durch eine weitere Steigerung des kLa’-Werts oder des Partialdrucks von Wasser-
stoff erhöht werden. Zwischen den beiden Extrema erfolgt die Steigerung von rH2,eff 
in Abhängigkeit vom Verhältnis zwischen Stofftransport- und Umsatzrate.   
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 Ermittlung der Reaktionsgeschwindigkeit mittels Messgrößen 

Die Konzentration des gelösten Wasserstoffs, die für beide Teilprozesse relevant 
ist, konnte wegen fehlender geeigneter Messsonden messtechnisch nicht mit hin-
reichender Genauigkeit erfasst werden. rH2,eff wurde daher über messtechnisch be-
stimmbare Größen berechnet. Dazu wurde die Wasserstoffkonzentration in der 
Lösung durch Umformen und Gleichsetzen isoliert:  

 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿 =
𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ (𝐻𝐻𝐻𝐻2

𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2) − 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′
=

𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ 𝐾𝐾𝑀𝑀

�𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗ 𝑥𝑥 ∗ 𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 − 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(54) 

Durch Auflösen nach rH2,eff resultiert Formel (55). Hierin wird rH2,eff nicht mehr mit 
Hilfe der Gelöstkonzentration, sondern anhand der Gleichgewichtskonzentration c* 
definiert. Diese konnte anhand des Partialdrucks in der Gasphase über das Henry-
Gesetz messtechnisch bestimmt werden: 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 =
1
2

𝐴𝐴+��
1
2

𝐴𝐴�
2

− 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ (𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2) ∗ �𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗ 𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑥𝑥 

       
(55) 

          mit: 𝐴𝐴 = �𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗ 𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑥𝑥 + 𝐾𝐾𝑀𝑀 ∗ 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ + 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ (𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2) 

Die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 in Formel (55) ist das Ergebnis 
einer quadratischen Gleichung mit zwei Lösungen, die sich durch das Vorzeichen 
vor dem Wurzelterm unterscheiden. Durch Einsetzen der Nullstellen für x, kLa und 
pH2

 kann gezeigt werden, dass die Reaktionsgeschwindigkeit mit Addition der Wur-

zel nicht 0 mol∙l-1∙h-1 ergibt. Da diese Lösung nicht sinnvoll ist, wurde im Folgenden 
lediglich die Lösung mit Subtraktion der Wurzel berücksichtigt.  

Unter der Voraussetzung, dass die kinetischen Parameter der Mikroorganismen 
(vmax, KM) für Methanobacterium formicicum konstant bleiben, wird die Reaktions-
geschwindigkeit in Formel (55) als Funktion der Biomassekonzentration, des 
Stofftransportkoeffizienten kLa‘ und des Wasserstoffpartialdrucks beschrieben.  
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Abbildung 23 zeigt den Verlauf der Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit von 
Wasserstoff im Beispielsystem mit einer Biomassekonzentration von 1 g/l nach For-
mel (55). Die beiden stofftransportrelevanten Parameter Wasserstoffpartialdruck 
und kLa’-Wert wurden in einem typischen Wertebereich variiert.  

 

Abbildung 23: Effektive Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit von Wasserstoff in Abhängigkeit des 
Wasserstoffpartialdrucks (0-1 bar) und dem Stofftransportkoeffizienten (0 - 1000 1/h) bei konstanter Bi-
omassekonzentration (1 g/l) 

In Abbildung 23 steigt die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit in Folge der 
Erhöhung der Stofftransportparameter soweit an bis rH2,eff die maximale Umsatzrate 
der methanogenen Organismen erreicht. Dabei besteht für geringe Partialdrücke 
und kLa‘-Werte gleichermaßen ein linearer Zusammenhang zwischen Stofftrans-
portrate und rH2,eff (blauer Bereich). Nehmen beide Stofftransportparameter gleich-
zeitig hohe Werte an, nimmt die Steigung der Kurve ab und nähert sich einem 
Maximum. Die maximale rH2,eff entspricht der maximalen Umsatzrate der Mikroor-
ganismen (dunkelgrün dargestellter Bereich). Über diese hinaus kann die Reakti-
onsgeschwindigkeit auch bei beliebig hohen kLa‘-Werten und Partialdrücken nicht 
gesteigert werden.  
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In Abbildung 24 wurde dagegen der Wasserstoffpartialdruck bei einem Wert von 
0,25 bar konstant gehalten, während die Biomassekonzentration und der Stofftrans-
portkoeffizient (kLa‘-Wert) variiert wurden.  

 
Abbildung 24: Effektive Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit von Wasserstoff in Abhängigkeit der 
Biomassekonzentration (0-5 g/l) und dem Stofftransportkoeffizienten (0-1000 1/h) bei konstantem Was-
serstoffpartialdruck (0,25 bar) 

Die beiden Diagramme haben gemein, dass die Reaktion zum Erliegen kommt, 
sofern entweder einer der stofftransportdefinierenden Parameter (kLa‘, c*) null 
erreicht oder aufgrund fehlender Biomasse kein Umsatz des Wasserstoffs in der 
flüssigen Phase stattfindet. Bei einer hohen Biomassekonzentration und einer 
gleichzeitig niedrigen Stofftransportrate wird die Reaktion durch eine Veränderung 
der Biomassekonzentration nicht beeinflusst. Die Abbildung veranschaulicht, dass 
eine Steigerung der Konzentration der Biomasse nur dann zu einer Steigerung von 
rH2,eff führt, wenn der Stofftransport entsprechend hoch ist. Hohe Stoffmengenände-
rungsgeschwindigkeiten lassen sich gemäß den gezeigten Abbildungen nur dann 
erzielen, wenn die Umsatzrate der Mikroorganismen und die Stofftransportrate 
gleichermaßen hoch sind.  
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Mit Hilfe von Formel (55) kann die Reaktionsgeschwindigkeit des Systems anhand 
messtechnisch bestimmbarer Größen abgeschätzt werden. So können anhand des 
Modells die Wirkung von Anpassungen des Reaktionssystems, beispielsweise 
durch Veränderung des kLa‘-Werts im Zuge eines Scale-Ups oder eines veränder-
ten Begasungssystems, auf die Reaktionsgeschwindigkeit beurteilt werden. Das 
Verhältnis von Hydrogen Transfer Rate und Hydrogen Uptake Rate gibt außerdem 
Hinweise darauf, in welchem Maße die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Mikro-
organismen bzw. den Stofftransport vorgegeben wird. Diese Aussage ist essenziell, 
um limitierende Faktoren der Reaktionsgeschwindigkeit zu identifizieren und ggf. 
anpassen zu können. Wird rH2,eff beispielsweise durch die Umsatzrate der Mikroor-
ganismen begrenzt, kann die Reaktionsgeschwindigkeit durch eine weitere Steige-
rung des kLa‘-Werts nicht mehr erhöht werden. Eine Steigerung von rH2,eff kann hier 
nur durch die Erhöhung der Biomassekonzentration erreicht werden. Im Folgenden 
soll die Identifikation des geschwindigkeitsbestimmenden Schritts der Reaktion kon-
kretisiert werden. Dazu werden die Regime mit Hilfe messbarer Größen voneinan-
der abgegrenzt. Im formalkinetischen Ansatz wird der Reaktionsmechanismus so 
vereinfacht, dass eine Beschreibung des Gesamtsystems erfolgen kann. 

 Bestimmung des geschwindigkeitsbestimmenden Schritts 

Abbildung 25 zeigt exemplarisch einen Kurvenverlauf von rH2,eff für eine Biomasse-
konzentration von 0,2 g/l und einem kLa‘-Wert von ca. 150 1/h. Die Stoffmengenän-
derungsgeschwindigkeit ist über dem Wasserstoffpartialdruck auf der Abszisse 
aufgetragen. Auf der Sekundärachse ist die nach Formel (54) ermittelbare Konzent-
ration des gelösten Wasserstoffs im System dargestellt. Die Wasserstoffkonzentra-
tion nach dem Henry-Gesetz, die sich in einem System ohne Reaktion einstellen 
würde, ist als Referenzkurve in gestrichelten Linien dargestellt. Zudem sind auf der 
sekundären Achse der KM-Wert sowie das Zehnfache der Konzentration des 
KM-Werts gezeigt. 
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Abbildung 25: Modellierung der tatsächlich gelösten Wasserstoffkonzentration (dunkelgrüne Kurve) bei 
Umsatz des Wasserstoffs in der Flüssigphase. Bis zum Erreichen des KM-Werts weicht die reale Kon-
zentration des gelösten Verhaltens deutlich vom linearen Verhalten nach dem Henry’schen Gesetz (ge-
strichelte Kurve) ab. Übersteigt die Gelöstkonzentration den KM-Wert, verändert sich die Ordnung der 
Reaktionsgeschwindigkeit (rote Kurve). 

Gemäß Formel (11) steigt die Gelöstkonzentration von Wasserstoff in einem 
System ohne chemische Reaktion linear mit Erhöhung des Partialdrucks an. Durch 
den Verbrauch des Wasserstoffs in Folge der Reaktion liegt die tatsächliche Kon-
zentration jedoch stets unterhalb der Konzentration nach dem Henry’schen Gesetz. 
Es existiert ein Bereich, in dem die Gelöstkonzentration zunächst unabhängig von 
der Zunahme des Wasserstoffpartialdrucks nahezu 0 mol/l beträgt. Die Mikroorga-
nismen stellen in diesem Fall eine derart starke Senke für den übertragenen Was-
serstoff dar, dass in das flüssige Medium übergehender Wasserstoff unmittelbar 
umgesetzt wird. Die Grenze dieses Bereichs liegt etwa bei der Wasserstoffkonzent-
ration in der Lösung, die dem KM-Wert der Mikroorganismen entspricht. In Abbildung 
25 bezeichnet der Schnittpunkt der gelben und der dunkelgrünen Kurve die Grenze 
des stofftransportlimitierten Regimes. Hier erreichen die Organismen ihre halbma-
ximale Umsatzrate. rH2,eff berechnet sich für cH2,L= KM zu: 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = ℎ𝑢𝑢𝑢𝑢 =
1
2

�𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗ 𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑥𝑥 
       
(56) 
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Liegt die Stofftransportrate unterhalb der halbmaximalen Umsatzrate der methano-
genen Organismen, wird die Reaktionsgeschwindigkeit durch die Kinetik des 
Stofftransports vorgegeben. Das Regime ist in diesem Bereich demnach transport-
limitiert. Im Umkehrschluss sind die Organismen in der Lage, bis zum Erreichen 
ihrer halbmaximalen Umsatzrate die Konzentration des gelösten Wasserstoffs in 
der Lösung unterhalb ihres KM-Werts zu halten. Der KM-Wert von Methanobacterium 
formicicum ist mit 6∙10-6 mol/l so niedrig, dass die Gelöstkonzentration in der Be-
rechnung des Stofftransports vernachlässigt werden kann. Für rH2,eff folgt mit 

cH2,L→ 0 mol∙l-1 im Gleichgewicht: 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = ℎ𝑡𝑡𝑡𝑡 = 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿
∗ = 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2

𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2 
       
(57) 

Die Berechnung von rH2,eff nach Formel (57) ist so lange zulässig, wie diese unter-
halb der halbmaximalen Umsatzrate der Mikroorganismen liegt. Der Partialdruckbe-
reich, in dem das transportlimitierte Regime angenommen werden kann, wird durch 
die Biomassekonzentration und kLa‘-Wert bestimmt. Ist die Biomassekonzentration 
im System bekannt, können daraus die Parameter des Stofftransports ermittelt 
werden, bis zu denen die Mikroorganismen das transportlimitierte Regime aufrecht 
halten können.  

Wird der Partialdruck weiter erhöht, überschreitet die Konzentration des gelösten 
Wasserstoffs den KM-Wert der methanogenen Mikroorganismen. rH2,eff steigt zwar 
in diesem Bereich weiterhin mit zunehmendem Wasserstoffpartialdruck an, es be-
steht jedoch kein linearer Zusammenhang mehr. In Abbildung 25 zeigt sich der 
Übergang zwischen den Regimen an der Rechtskrümmung des Graphen von rH2,eff. 
Gemäß der Michaelis-Menten-Kinetik steigt in diesem Konzentrationsbereich die 
Umsatzrate der Mikroorganismen durch Erhöhung der Substratkonzentration immer 
langsamer an. Die htr nimmt demzufolge bei Erhöhung des Partialdrucks überpro-
portional zur hur der Mikroorganismen zu. Das Regime wird im Übergangsbereich 
zunehmend kinetisch kontrolliert. Es besteht demzufolge ein starker Zusammen-
hang zwischen der immer kleiner werdenden Steigung der Michaelis-Menten-Kine-
tik oberhalb ihres KM-Werts und dem Übergang vom transportlimitierten zum 
biomasselimitierten Regime. Im zunehmend biomasselimitierten Regime entfernt 
sich der Graph vom linearen Zusammenhang zwischen Wasserstoffpartialdruck und 
Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit.  
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Ist der Wasserstoffpartialdruck so hoch, dass die Konzentration des gelösten Was-
serstoffs in der Lösung das Zehnfache des KM-Werts überschreitet, steigt diese 
fortan nahezu linear an. Die Erhöhung der Gelöstkonzentration führt jedoch zu 
keiner weiteren Steigerung von rH2,eff mehr. rH2,eff wird in diesem Bereich von der 
(maximalen) Umsatzrate der Mikroorganismen definiert, das Regime ist demnach 
eindeutig biomasselimitiert.  

Nimmt im Umkehrschluss rH2,eff nicht mehr mit Erhöhung des Wasserstoffpartial-
drucks zu, ist dies gemäß den Ergebnissen der Modellierung ein starkes Indiz dafür, 
dass das Regime biomasselimitiert ist und die Mikroorganismen nahezu ihre maxi-
male Umsatzrate erreicht haben. Abbildung 26 zeigt hierzu eine modellierte Kurven-
schar für charakteristische kLa‘-Werte, die aus Abbildung 23 entnommen wurden. 
Sie veranschaulicht den Verlauf von rH2,eff bei konstanter Biomassekonzentration 
(1 g/l) bei wachsender Stofftransportrate in Folge der Erhöhung des Wasserstoff-
partialdrucks.  

 
Abbildung 26: Schnittdarstellung von Abbildung 23.Gezeigt wird die effektive Stoffmengenänderungs-
geschwindigkeit des Reaktionssystems mit einer Biomassekonzentration von 1 g/l in Abhängigkeit vom 
Wasserstoffpartialdruck für charakteristische kLa‘-Werte. 
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Für geringe kLa‘-Werte wird die halbmaximale Umsatzrate der Organismen auch bei 
hohem Wasserstoffpartialdruck nicht erreicht. Im gesamten Diagrammbereich bildet 
sich ein stofftransportlimitiertes Regime aus, in dem rH2,eff linear ansteigt. Mit 
steigendem kLa‘-Wert wird die halbmaximale Umsatzrate der Mikroorganismen bei 
sinkendem Wasserstoffpartialdruck erreicht und das stofftransportlimitierte Regime 
in der Folge immer früher verlassen. Der Verlauf der effektiven Reaktionsgeschwin-
digkeit nähert sich bei Erhöhung der Stofftransportrate zunehmend der Kinetik nach 
Michaelis-Menten an. Je höher der kLa‘-Wert eingestellt wird, desto geringer muss 
der Partialdruck sein, um die Reaktionsgeschwindigkeit durch Umsatzkinetik der 
Mikroorganismen zu beschreiben. Im Grenzfall eines unendlich hohen kLa‘-Werts 
entspricht die Reaktionskinetik des Prozesses unabhängig vom Wasserstoffpartial-
druck der Kinetik nach Michaelis-Menten. 

 Beschreibung des Reaktionsregimes mit Hilfe dimensionsloser 
Kennzahlen 

Wie Abbildung 26 zeigt, ist die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit nach dem 
Michaelis-Menten-Modell im stofftransportlimitierten Regime um ein Vielfaches hö-
her als die tatsächliche Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit unter Berücksichti-
gung des Stofftransports. So zeigt die Abbildung bei einem Wasserstoffpartialdruck 
von 0,05 bar eine etwa vierfach höhere rH2,eff im Michaelis-Menten-Modell ohne 
Hemmung durch den Stofftransport gegenüber der rH2,eff beim höchsten dargestell-
ten kLa‘-Wert von 1000 1/h. 

Mit Hilfe der Damköhlerzahl (zweiter Ordnung) kann das Verhältnis aus Reaktions-
geschwindigkeit einer homogenen Reaktion, bezogen auf die Konzentration an der 
Phasengrenzfläche, zur maximalen, diffusiven Stofftransportgeschwindigkeit ohne 
Einfluss einer Reaktion beschrieben werden (Kraume 2012, Baerns et al. 2013). 
Diese entspricht dem Quadrat der Hattazahl (Kögl & Moser 1981, Kraume 2012). 
Im Reaktionssystem der biologischen Methanisierung wurde zur Bestimmung der 
Damköhlerzahl die Wasserstoffumsatzrate der Mikroorganismen in der Flüssig-
phase und die maximale Stofftransportrate des Wasserstoffs zueinander ins Ver-
hältnis gesetzt. Die Substratkonzentration der Michaelis-Menten-Kinetik (hur*) 
wurde der Sättigungskonzentration des Wasserstoffs an der Phasengrenzfläche 
nach dem Henry’schen Gesetz gleichgesetzt. hur* entspricht somit der Umwand-
lungskinetik, die in einem homogenen System bzw. in einem heterogenen System 
mit unendlich hohem kLa‘-Wert erzielt werden würde.  
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Die Stofftransportrate htr* wurde für eine Konzentration von cH2,L= 0 mol∙l-1 berech-
net, die sich in einem System mit einer unendlich schnellen homogenen Reaktion 
in der Flüssigphase einstellen würde: 

 𝐷𝐷𝐷𝐷 =
ℎ𝑢𝑢𝑢𝑢∗ | 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿 → 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿

∗

ℎ𝑡𝑡𝑡𝑡∗ |𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿 →  0 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∙ 𝑙𝑙−1
=

�𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗
𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿

∗

𝐾𝐾𝑀𝑀 + 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿
∗ ∗ 𝑥𝑥

𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿
∗  

       
(58) 

Es folgt: 

 𝐷𝐷𝐷𝐷 =
𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑥𝑥 ∗ �𝜈𝜈𝐻𝐻2�

𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ (𝐾𝐾𝑀𝑀 + 𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2)

 
       
(59) 

Wie aus Formel (59) hervorgeht, ist die Damköhlerzahl in der biologischen Metha-
nisierung direkt proportional zur Biomassekonzentration und umgekehrt proportio-
nal zum Wasserstoffpartialdruck im Reaktor. Hierzu zeigt Abbildung 27 die 
Damköhlerzahl als Funktion des Wasserstoffpartialdrucks bei einer konstanten 
Biomassekonzentration von 1 g/l für kLa‘-Werte von 250 1/h, 500 1/h und 1000 1/h.  

 
Abbildung 27: Darstellung der Damköhlerzahl als Funktion des Partialdrucks für kLa‘-Werte von 250 1/h, 
500 1/h, 1000 1/h in der biologischen Methanisierung mit einer Biomassekonzentration von 1 g/l.  
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Es zeigt sich, dass die Damköhlerzahl für niedrige Wasserstoffpartialdrücke hohe 
Werte annimmt und mit steigendem Partialdruck hyperbolisch abnimmt. Die 
Damköhlerzahl strebt dabei mit zunehmendem Partialdruck umso schneller gegen 
0 je größer der kLa‘-Wert des Systems ist. Für cH2,L

∗ > 10 KM wird KM gegenüber 
cH2,L

∗ vernachlässigbar klein, so dass sich die Damköhlerzahl zum Quotienten aus 
maximaler Umsatzrate (nach Formel (53)) und maximalem Stofftransport (nach For-
mel (52)) reduziert. Für Da ≈ 1 werden die beiden Terme gleich groß, so dass die 
zuvor definierte Grenze des biomasselimitierten Regimes von ca. 10 KM auch mit 
Hilfe der Damköhlerzahl definiert werden kann. Nimmt die Damköhlerzahl kleinere 
Werte als eins an, ist das Reaktionsregime demnach zunehmend biomasselimitiert.  

Im entgegengesetzten Fall befindet sich das System nach den Ergebnissen der 
Modellierung in dieser Arbeit im stofftransportlimitierten Regime, wenn rH2,eff niedri-
ger als die halbmaximale Umsatzrate der Mikroorganismen liegt. Vereinfachend 
entspricht dies ca. Da > 2. Die Konzentration des gelösten Wasserstoffs liegt 
demgemäß niedriger als der KM-Wert der Mikroorganismen, so dass die Näherung 
𝑐𝑐𝐻𝐻2,𝐿𝐿 →  0 mol/l in diesem Bereich für Da > 2 anwendbar ist. 

 Beschleunigung des Stofftransports 

Für Da > 2 übersteigt die potenzielle Umsatzrate der Mikroorganismen nach dem 
Michaelis-Menten-Modell die Stofftransportrate erheblich, so dass eine schnelle 
Reaktion in der flüssigen Phase vorliegt. In diesem Bereich ist eine Beschleunigung 
des Stofftransports zu erwarten, weil ein Teil des übergehenden Wasserstoffs 
bereits in der Grenzschicht umgesetzt wird (Kraume 2012). In der technischen 
Anwendung der biologischen Methanisierung werden meist geringe Konzentratio-
nen von Wasserstoff (< 2%) im Produktgas gefordert. Für die technische Anwen-
dung ist gerade der Bereich von Bedeutung, in der die höchsten Damköhlerzahlen 
vorliegen bzw. in dem sich die Stofftransportbeschleunigung am stärksten auf die 
Reaktionskinetik auswirkt.  

Zur Abschätzung des Einflusses einer Stofftransportbeschleunigung auf die Reak-
tionsgeschwindigkeit soll der Enhancementfaktor E des Reaktionssystems 
bestimmt werden. Der Enhancementfaktor kann daher mit Hilfe von Formel (22) aus 
der Damköhlerzahl ermittelt werden: 

 𝐸𝐸 =
𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆 𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅

𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆𝑆 𝑜𝑜ℎ𝑛𝑛𝑛𝑛 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅
=

𝐻𝐻𝐻𝐻
tanh (𝐻𝐻𝐻𝐻)

∼
√𝐷𝐷𝐷𝐷

tanh (√𝐷𝐷𝐷𝐷)
 

       
(22) 
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Abbildung 28 zeigt die Abhängigkeit des Enhancementfaktors E vom Partialdruck 
im Reaktor. 

 
Abbildung 28: Modellierung des Enhancementfaktors als Funktion des Partialdrucks im Reaktionssys-
tem der biologischen Methanisierung bei einer Biomassekonzentration von 1 g/l. Aufgrund der Michae-
lis-Menten-Kinetik der Reaktionsgeschwindigkeit in der flüssigen Phase ergibt sich ein hyperbolisches 
Verhalten des Enhancementfaktors gegenüber dem Wasserstoffpartialdruck. 

 Formalkinetische Beschreibung der Reaktionsgeschwindigkeit 

Der formalkinetische Ansatz vereinfacht die Beschreibung der Reaktionsgeschwin-
digkeit zu einer Funktion einer Reaktionsgeschwindigkeitskonstante und einem 
konzentrationsabhängigen Term jeder Komponente, die jeweils in einer definierten 
Potenz eingehen. Für die Beschreibung der Makrokinetik des heterogenen Reakti-
onssystems der biologischen Methanisierung wird der konzentrationsabhängige 
Term als Partialdruck des Stoffs in der Gasphase angegeben:  

 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = 𝑘𝑘𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒(𝑇𝑇) ∗ 𝑝𝑝𝐶𝐶𝐶𝐶2
𝑏𝑏𝐶𝐶𝐶𝐶2 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2

𝑏𝑏𝐻𝐻2  
       
(60) 

Im Vorversuch, dargestellt in Abbildung 18, wurde gezeigt, dass die Methanbil-
dungsrate des Systems im relevanten Bereich unabhängig vom Partialdruck von 
CO2 ist. Die Reaktionsordnung gegenüber dem CO2-Partialdruck beträgt demnach 
null.  
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Die Ordnung, in der die Reaktionsgeschwindigkeit vom Wasserstoffpartialdruck 
abhängt, verändert sich dagegen je nach herrschendem Regime. Die Ordnung der 
Reaktion ist demnach nicht konstant, sondern wird in jedem Punkt in Abhängigkeit 
der Parameter Biomassekonzentration, kLa‘-Wert und Partialdruck des Wasser-
stoffs selbst neu definiert. Liegt die Stofftransportrate unterhalb der halbmaximalen 
Umsatzrate der Mikroorganismen, kann ein eindeutig transportlimitiertes Regime zu 
Grunde gelegt werden. Die Reaktionsgeschwindigkeit folgt dem Partialdruck linear. 
Es liegt demzufolge eine Reaktion erster Ordnung vor. Die Reaktionsgeschwindig-
keitskonstante kann unmittelbar aus dem kLa‘-Wert hergeleitet werden. rH2,eff 
berechnet sich demnach zu: 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 =  |𝜈𝜈𝐻𝐻2| ∗ 𝑟𝑟1,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎 ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2

1 
       
(61) 

Übersteigt die Stofftransportrate die halbmaximale Umsatzrate der Organismen, 
wird das stofftransportlimitierte Regime verlassen. In der Folge nähert sich rH2,eff 
asymptotisch der maximalen Umsatzrate der Organismen an, so dass die Reaktion 
zunehmend in die nullte Reaktionsordnung übergeht. Erreicht die Reaktion die nullte 
Ordnung, entspricht die Reaktionsgeschwindigkeit der maximalen Umsatzrate der 
methanogenen Mikroorganismen. Die Reaktionsgeschwindigkeit ist in diesem 
Bereich unabhängig vom Partialdruck. Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante im 
Bereich nullter Ordnung entspricht hier nicht mehr dem kLa‘-Wert, sondern berech-
net sich nach Formel (62) aus der maximalen Umsatzrate der Mikroorganismen: 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 =  |𝜈𝜈𝐻𝐻2| ∗ 𝑟𝑟𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,0 = 𝑘𝑘𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒,0 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2
0 = �𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗ 𝑣𝑣𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 ∗ 𝑥𝑥 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2

0 
       
(62) 
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4.2.4 Vergleich experimenteller Ergebnisse mit der Modellierung der bio-
logisch katalysierten Methansynthese 

Zur experimentellen Überprüfung des Modells wurde rH2,eff von Wasserstoff in 
Abhängigkeit der zentralen Parameter Biomassekonzentration, kLa‘-Wert und 
Wasserstoffpartialdruck gemessen. Die Konzentration von CO2 im Produktgas 
wurde in allen Versuchen bei 3 Vol.-% konstant gehalten, um einen stabilen 
pH-Wert sicherzustellen und einen Einfluss des CO2-Partialdrucks auf die Reakti-
onskinetik auszuschließen. Jeder der experimentell bestimmten Messpunkte reprä-
sentierte einen Gleichgewichtszustand über 60 Minuten. Jedes Gleichgewicht 
wurde dabei durch die drei Parameter Partialdruck, kLa‘-Wert und Biomassekon-
zentration eindeutig definiert.  

Die Berechnung von rH2,eff erfolgte jeweils als Funktion des Wasserstoffpartial-
drucks. Dazu wurde je eine Messreihe aus mehreren Gleichgewichtszuständen 
ermittelt, wobei kLa‘-Wert und Biomassekonzentration pro Messreihe konstant 
gehalten, der Wasserstoffpartialdruck aber schrittweise erhöht wurde. Die experi-
mentell bestimmten Messpunkte wurden mit den Graphen, die sich aus der Model-
lierung ergaben, verglichen. Dazu wurden die experimentell bestimmten Messwerte 
jeder Messreihe mit den Parametern Biomassekonzentration und kLa‘-Wert des 
Modells nachvollzogen.  

Die maximal erreichte Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit wurde im biomas-
selimitierten Regime nur von den kinetischen Eigenschaften der Mikroorganismen 
und deren Konzentration bestimmt. Über Formel (62) wurde aus den Messwerten 
im biomasselimitierten Regime mit der maximalen Umsatzrate von Methanobac-
terium formicicum die Biomassekonzentration der Modellierung ermittelt. Die be-
rechneten Werte der Biomassekonzentration wurden mit Hilfe der direkten Messung 
der organischen Trockensubstanz verglichen.  

Der Wasserstoffpartialdruck und die Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit des 
Systems wurden messtechnisch ermittelt, so dass im stofftransportlimitierten 
Regime lediglich der kLa‘-Wert des Systems unbekannt war. Nach Formel (61) 
bildete der kLa‘-Wert den Gradienten des linearen Verhaltens von rH2,eff nach dem 
Wasserstoffpartialdruck ab. Der kLa‘-Wert wurde daher aus der Steigung der 
Ausgleichsgeraden aller Messwerte im stofftransportlimitierten Regime bestimmt. 
Sofern durch die Erhöhung des Wasserstoffpartialdrucks ein Übergang im Reakti-
onsregime erfolgte, wurde zur Berechnung der Modellierungskurve Formel (55) un-
ter Berücksichtigung der Biomassekonzentration und des kLa‘-Werts genutzt.   
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 Einfluss der Biomassekonzentration auf die Methansynthese 

Abbildung 29 zeigt vier Messreihen eines Versuchs, in denen die Biomassekonzent-
ration erhöht wurde. Der Leistungseintrag der Pumpe wurde währenddessen kon-
stant gehalten.  

 
Abbildung 29: Darstellung von rH2,eff als Funktion des Wasserstoffpartialdrucks für unterschiedliche 
Biomassekonzentrationen bei konstantem Volumenstrom  in der Modellierung (gestrichelte Linien) und 
im Experiment (Gleichgewichtspunkte). Mit zunehmender Biomassekonzentration wird der Wechsel 
vom stofftransportlimitierten zum biomasselimitierten Reaktionsregime zu immer höheren Wasserstoff-
partialdrücken verschoben. 

In allen Versuchsreihen nahm rH2,eff für geringe Partialdrücke vergleichbare Werte 
an. Während jedoch im Versuch mit der geringsten Biomassekonzentration (ca. 
0,16 goTS/l – rote Messpunkte) ein ausgeprägter Bereich eines biomasselimitierten 
Regimes existierte, ging dieses in den Versuchsreihen mit höherer Biomassekon-
zentration zurück (ca. 0,6 goTS /l – grüne Messpunkte). Das Reaktionsregime der 
Messreihe mit der höchsten Biomassekonzentration (ca. 0,89 goTS /l – blaue Mess-
punkte) war nahezu im gesamten Messbereich transportlimitiert. Die gestrichelten 
Kurven in Abbildung 29 zeigen jeweils die Ergebnisse der Modellierung, mit der die 
experimentellen Ergebnisse verglichen wurden. Die Modellierungskurven wurden 
mit Biomassekonzentrationen von 0,25 goTS/l (rote Kurve), 0,61 goTS /l (grüne Kurve) 
und 0,8 goTS /l (blaue Kurve) bestimmt.   
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Unter Vorgabe von Formel (55) und den Messwerten für Biomassekonzentration 
sowie Wasserstoffpartialdruck wurde mit Hilfe des Curve Fitting Tools von Matlab 
der kLa‘-Wert des Systems für die blau dargestellten Messpunkte mit 244 1/h ermit-
telt. Auch die Verläufe der beiden Graphen mit niedrigerer Biomasse wurden mit 
dem gleichen kLa‘-Wert von 244 1/h beschrieben. Der Umstand, dass rH2,eff in allen 
Messreihen für sehr niedrige Partialdrücke nicht gegen 0 mol∙l-1∙h-1 strebt, wurde 
hier zunächst noch vernachlässigt. Diese Charakteristik wird im nächsten Kapitel 
detailliert betrachtet.  

Das Ergebnis der Modellierung, dass rH2,eff im transportlimitierten Bereich weitge-
hend unabhängig von der Biomassekonzentration ist, wurde im Experiment bestä-
tigt. Die Biomassekonzentration gab jedoch über ihre Umsatzrate vor, bei welchem 
Partialdruck der Übergang zwischen den Reaktionsregimen stattfand. In den 
Versuchen mit geringer Biomassekonzentration näherte sich rH2,eff aufgrund des 
Übergangs in das biomasselimitierte Regime einem Maximum an, wobei der Ein-
fluss der Stofftransportrate auf rH2,eff zunehmend verschwand. Die Reaktionsge-
schwindigkeit konnte im biomasselimitierten Bereich nicht mehr durch die Erhöhung 
der Stofftransportrate gesteigert werden.  

 Versuche im stofftransportlimitierten Regime 

Im Folgenden wurden die Versuche mit der höchsten Biomassekonzentration von 
ca. 2 g/l fortgeführt. Dabei wurde die Biomassekonzentration konstant gehalten und 
stattdessen die über die Pumpe eingetragene Leistung variiert. Über die Erhöhung 
der Pumpenleistung wurde der Volumenstrom der Flüssigkeit gesteigert. Über die 
Ejektordüse wurde dadurch auch der Gasvolumenstrom der Rezirkulation erhöht. 
Daraus resultierte eine höhere Gasleerrohrgeschwindigkeit im Reaktor und damit 
ein höherer kLa‘-Wert. In Abbildung 30 sind hierzu drei Messreihen mit unterschied-
lichen kLa‘-Werten dargestellt. Dazu wurden die Pumpenleistung und daraus 
folgend die Volumenströme von Flüssigkeit und Gas im Reaktor variiert. 
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Abbildung 30: Darstellung von rH2,eff als Funktion des Wasserstoffpartialdrucks bei hoher Biomasse-
konzentration für unterschiedliche kLa‘-Werte. Das System hält aufgrund der hohen Umsatzrate der Mik-
roorganismen die erste Reaktionsordnung auch bei hohen Partialdrücken ein. Keiner der Graphen für 
die effektive Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit bildet eine Ursprungsgerade aus. 

Die Abbildung zeigt, dass die Biomassekonzentration hoch genug war, um auch für 
hohe Wasserstoffpartialdrücke die Reaktionsordnung von eins einzuhalten. Es lag 
demnach im gesamten Messbereich ein transportlimitiertes Regime vor. Die Stei-
gung von rH2,eff entspricht in diesem Fall dem kLa‘-Wert des Systems, der mit Hilfe 
des Curve Fitting Tools über Formel (61) für die drei Messreihen bestimmt wurde. 
So wurden aus der Steigung der Regressionsgeraden die kLa‘-Werte des Versuchs 
mit 221 1/h (rote Kurve), 172 1/h (blaue Kurve) und 133 1/h (grüne Kurve) ermittelt. 
Die Werte für rH2,eff bei jeweils gleichem Wasserstoffpartialdruck nahmen, wie im 
stofftransportlimitierten Regime erwartet, das etwa gleiche Verhältnis an wie die 
Volumenströme des flüssigen Mediums. Die Steigerung von rH2,eff ist demnach auf 
die Erhöhung des kLa‘-Werts in Folge des höheren Flüssigkeitsvolumenstroms und 
der dadurch verursachten höheren Gasleerrohrgeschwindigkeit zurückzuführen.  

Die höchste gemessene rH2,eff des Versuchs war dabei geringer als die halbmaxi-
male Umsatzrate der Kultur bei der vorliegenden Konzentration von 2 g/l, so dass 
jederzeit das stofftransportlimitierte Regime aufrechterhalten wurde. Demzufolge 
hing rH2,eff im gesamten Messbereich linear vom Wasserstoffpartialdruck und dem 
kLa‘-Wert ab. Ein Übergang in das biomasselimitierte Regime bzw. in einen Bereich 
mit nullter Reaktionsordnung fand hier nicht statt. In der Konsequenz wurde die 
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höchste rH2,eff in den Versuchsreihen mit der höchsten Biomassekonzentration er-
zielt. Nachteilige Auswirkungen auf den Prozess durch Erhöhung der Biomassekon-
zentration wurden nicht beobachtet.  

Voraussetzung zum Erzielen einer möglichst hohen Reaktionsgeschwindigkeit ist 
demzufolge, über die Mikroorganismen eine so hohe Umsatzrate sicherzustellen, 
dass rH2,eff jederzeit unterhalb der halbmaximalen Umsatzrate der Mikroorganismen 
bleibt. In diesem Fall läuft die Reaktion im stofftransportlimitierten Regime ab, in 
dem die Reaktionsgeschwindigkeit des Prozesses durch die Steigerung des 
Partialdrucks oder des kLa‘-Werts linear gesteigert werden kann. Das biologische 
System muss daher in der Lage sein, den transportierten Wasserstoff unmittelbar 
umzusetzen, um so die Konzentration des Wasserstoffs in der Lösung unterhalb 
ihres KM-Werts zu halten. Auf diese Weise wird die Konzentrationsdifferenz als trei-
bende Kraft des Stofftransports (und damit rH2,eff) bei sonst gleichen Parametern 
maximiert. Die Organismen erreichen bei derart niedrigen Wasserstoffkonzentratio-
nen in der Lösung nur noch einen Bruchteil ihrer maximalen Umsatzrate. Ein essen-
zielles Kriterium der Verfahrensentwicklung besteht daher in der Maximierung der 
Leistungsfähigkeit des biologischen Systems über ideale physiologische Bedingun-
gen und eine möglichst hohe Biomassekonzentration. 

 Beschleunigung des Stofftransports 

In allen Versuchen mit hoher Biomassekonzentration lag rH2,eff auch für sehr geringe 
Wasserstoffpartialdrücke signifikant höher als 0 mol∙l-1∙h-1. Die Reaktion lief dem-
nach bei niedrigem Partialdruck deutlich schneller ab als nach Formel (61) für eine 
Reaktion erster Ordnung erwartet wurde. In allen Messreihen mit hoher Biomasse-
konzentration war zu beobachten, dass auch dann noch relevante Mengen Methan 
gebildet wurden, wenn nahezu kein Wasserstoff mehr im Produktgas enthalten war. 
Es ist nicht auszuschließen, dass diese Ergebnisse teilweise auf Ungenauigkeiten 
der Gasmesssonden zurückzuführen sein könnten. Jedoch war dieser Effekt in den 
Versuchen mit hoher Biomassekonzentration deutlich stärker ausgeprägt als bei 
niedriger Biomassekonzentration, so dass hier ein prozessbedingter Zusammen-
hang naheliegt. 

Die Differenz zwischen gemessener oder modellierter Makrokinetik des Prozesses 
führt zur Hypothese, dass die methanogenen Organismen die Edukte der Reaktion 
bereits teilweise in der Grenzschicht der Blasen zu Methan umsetzen und so den 
Stofftransport beschleunigen. Zur Berücksichtigung einer möglichen Beschleuni-
gung des Stofftransports in Folge der Reaktion wurde der Enhancementfaktor E des 
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Systems für den in Abbildung 30 gezeigten Versuch mit einem kLa‘-Wert von 221 1/h 
ermittelt. Die Stofftransportrate unter Berücksichtigung der Reaktion entsprach da-
bei der Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit, die im Experiment erzielt wurde. 
Zur Berechnung der Stoffmengenänderungsgeschwindigkeit des Stofftransports 
ohne Reaktion wurden die oben ermittelten kLa‘-Werte für den jeweils höchsten 
Wasserstoffpartialdruck genutzt und in Formel (61) eingesetzt. Es folgt: 

 𝐸𝐸 =
𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 (𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚𝑚 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅)

𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 (𝑜𝑜ℎ𝑛𝑛𝑛𝑛 𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅)
=

𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 (𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀)
𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2 ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2

𝑐𝑐𝑐𝑐  
       
(63) 

Abbildung 31 stellt hierzu den nach Formel (63) ermittelten Enhancementfaktor für 
den in Abbildung 30 gezeigten Versuch mit dem höchsten kLa‘-Wert von 221 1/h 
(rote Messpunkte) dar. In gestrichelten Linien sind zudem nach Formel (22) model-
lierte Enhancementfaktoren gezeigt. Diese wurden mit Hilfe der Damköhlerzahl 
gemäß Formel (59) berechnet. Die beiden gestrichelten Kurven zeigen jeweils den 
modellierten Graphen für eine Biomassekonzentration von 2 g/l (blaue Kurve) bzw. 
0,5 g/l (rote Kurve), also ein Viertel der messtechnisch ermittelten Biomassekon-
zentration. Dieser Wert oblag jedoch keiner wissenschaftlichen Herleitung, sondern 
wurde gewählt, um eine größtmögliche Übereinstimmung zwischen Modell und Ex-
periment zu erzielen. 

 
Abbildung 31: Der Enhancementfaktor gibt an, in welchem Maß die htr im Experiment gegenüber der htr 
bei rein physikalischem Stofftransport ohne chemische Reaktion beschleunigt wurde.   
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Abbildung 31 veranschaulicht, dass der Enhancementfaktor umso größer wird, je 
kleiner der Wasserstoffpartialdruck im System ist. Der Stofftransport wird dabei im 
Maximum um etwa den Faktor vier gegenüber einem System ohne Reaktion 
beschleunigt. Die Abbildung zeigt zudem, dass der experimentell ermittelte Enhan-
cementfaktor mit Hilfe der Modellierung anhand der Damköhlerzahl grundsätzlich 
nachvollzogen werden kann. Die Ergebnisse der Modellierung zeigen, dass der 
Stofftransport umso stärker beschleunigt wird, je höher die Biomassekonzentration 
und je kleiner der Partialdruck der Reaktion sind. Sie sind demnach konsistent zu 
den Ergebnissen der Experimente. Jedoch wird eine hohe Übereinstimmung 
zwischen Modellierung und Experiment nur dann erzielt, wenn die Modellkurve mit 
einem Viertel der tatsächlichen Biomassekonzentration erfolgt.  

Eine hohe Biomassekonzentration diente somit nicht nur der Sicherung des trans-
portlimitierten Regimes bei hoher Stofftransportrate, sondern wirkte sich auch bei 
niedrigen Stofftransportraten positiv auf die Reaktionsgeschwindigkeit aus. 

4.3 Charakterisierung des Reaktorverhaltens 

Die effektive Reaktionsgeschwindigkeit in einem heterogenen Reaktionssystem 
definiert die Stoffmengenänderung in einem möglichst kleinen, repräsentativen 
Bilanzraum innerhalb des Reaktors. Die Beschreibung der Makrokinetik einer Re-
aktion ist für sich genommen jedoch nicht geeignet, Aussagen über das Verhalten 
eines Reaktors zu treffen, in dem die Stoffumwandlung durchgeführt wird. Hierzu 
muss der Bilanzraum der Stoffmengenbilanz auf den gesamten Reaktor erweitert 
werden, in dem der Durchmischungszustand des Reaktors berücksichtigt wird.  

Die Beschreibung des Durchmischungszustands des Reaktors erfolgte in dieser 
Arbeit durch die Messung des Verweilzeitverhaltens. Da die Edukte des Prozesses 
gasförmig vorlagen, stand die Untersuchung des Verweilzeitverhaltens in der Gas-
phase im Mittelpunkt. Die Durchmischung des flüssigen Mediums wurde aufgrund 
der großen Verweilzeit im System und der starken Umwälzung durch die Pumpe als 
ideal durchmischt angesehen.  
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Die Analyse des Verweilzeitverhaltens erfolgte dabei in einem System ohne chemi-
sche Reaktion, um das Reaktorverhalten isoliert betrachten zu können. Ziel der 
Verweilzeituntersuchungen war es, grundsätzliche Aussagen über das Reaktorver-
halten zu treffen. Messunsicherheiten durch das geringfügige Lösen des Tracers in 
der Lösung oder durch abweichende fluiddynamische Eigenschaften aufgrund des 
Wechsels zwischen anaerobem Medium und Wasser wurden vernachlässigt. In den 
Versuchen zur Bestimmung des Verweilzeitverhaltens wurde demzufolge 
ausschließlich die Gasphase VG des Reaktors betrachtet.  

4.3.1 Bedeutung der Rezirkulation für die Durchmischung 

Aufgrund der, im Vergleich zu chemischen Reaktionen, relativ langsamen Makroki-
netik der biologisch katalysierten Reaktion ist der Volumenstrom des eingetragenen 
Gases gering. Der geringe Gaseintrag verursacht ohne (oder bei geringer) Rezirku-
lation der Gasphase eine geringe Gasleerrohrgeschwindigkeit in der Blasensäule. 
In Blasensäulenreaktoren werden wesentliche Leistungsdaten des Reaktors durch 
die Blasenströmung festgelegt. Ohne die durch die Pumpe in den Reaktor eingetra-
gene Leistung, die jeweils höhere Volumenströme der Flüssig- und Gasphase ver-
ursachte, traten in den Experimenten eine geringe Durchmischung, niedrige 
Gasanteile und damit niedrige kLa‘-Werte auf.  

Parallel dazu wurden die Volumenströme im Laborversuch, wie auch in der techni-
schen Anwendung zu erwarten, in einem breiten Wertebereich variiert, so dass 
wesentliche Kennwerte des Prozesses wie Gasleerohrgeschwindigkeit, Gasanteil 
und Durchmischungsverhalten im System ohne Rezirkulation vom Durchsatz des 
Reaktors selbst abhängig waren. 

Darüber hinaus waren in den Experimenten Fehlströmungen im Reaktor zu 
beobachten. Zum einen wurden aufgrund des geringen Volumenstroms der Gas-
phase nicht alle Bereiche der Reaktionssäulen von der Blasenströmung erfasst, so 
dass unbegaste Totzonen entstanden. Zum anderen bestand für einen Teil des 
eingebrachten Volumenstroms die Option, nicht durch die Reaktionssäule, sondern 
als Kurzschlussströmung entgegen der Flussrichtung der Gasstrecken direkt zum 
Reaktorausgang zu fließen. Die räumliche Nähe von Reaktoreingang und -ausgang 
in den Rezirkulationsstrecken am Kopf der Reaktionssäulen begünstigte dieses 
Verhalten.  
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Mit Hilfe der Rezirkulation wurde die Strömungsgeschwindigkeit des Gases in der 
Rezirkulationsstrecke und in den Reaktionssäulen erhöht. Die Rezirkulation beein-
flusste das Reaktorverhalten in mehrfacher Hinsicht: 

• Durch die Erhöhung der Gasleerrohrgeschwindigkeit in der Reaktionszone 
wird der Gasanteil und damit der Stofftransport erhöht. Gleichzeitig wird die 
Gasleerrohrgeschwindigkeit von den Volumenströmen an den Systemgren-
zen entkoppelt. Diese wird nur noch durch den angesaugten Volumenstrom 
des Ejektors vorgegeben. 

• Lokale Gradienten der Konzentration, des Gasanteils und der Temperatur in 
der Reaktionszone werden reduziert. Inhomogenitäten, die zu ungleichen 
Versuchsbedingungen innerhalb der Reaktionszone oder zur Verringerung 
der htr oder hur führen könnten, werden so vermindert. 

• Durch die höhere Gasleerrohrgeschwindigkeit in der Reaktionszone werden 
unbegaste Totzonen vermieden. Außerdem wird in Folge des erhöhten 
Volumenstroms in der Rezirkulationsstrecke ein Konvektionsstrom vom Ga-
seingang zum Ejektor erzeugt. Die primär durch Diffusion verursachte Kurz-
schlussströmung zwischen Gaseingang und –ausgang kann auf diese Weise 
reduziert werden. 

Die Realisierung der Rezirkulation erfolgte, indem das Gas durch den Unterdruck 
der Ejektordüse aus dem Reaktorkopf angesaugt und über diese wieder in die 
Reaktionszone zurückgeführt wurde. Die Veränderung des angesaugten Volumen-
stroms bestimmte infolgedessen auch die Rezirkulationsrate. Die Strahlpumpe war 
dabei in der Lage, ein Mehrfaches des Edukt- bzw. Produktgasvolumenstroms zu 
transportieren. Die Rezirkulationsrate des Systems wurde gemäß Formel (64) über 
das Verhältnis des angesaugten Volumenstroms der Strahlpumpe und des Gasvo-
lumenstroms am Eingang des Reaktors angegeben: 

 𝑅𝑅 =
𝑉̇𝑉𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅𝑅

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(64) 

Das Strömungsverhalten der Gasphase im Reaktor wurde mit Hilfe von Messungen 
des Verweilzeitverhaltens abgeschätzt. Die Untersuchungen des Verweilzeitverhal-
tens verfolgten dabei nicht das Ziel, detaillierte Vorhersagen zur Methanbildungs-
rate oder Produktgaszusammensetzung im realen Reaktionssystem tätigen zu 
können. Stattdessen sollte primär die Wirkung wesentlicher Konstruktionselemente 
des Reaktors wie die Rezirkulation oder die Kaskadierung der Reaktionssäulen auf 
den Prozess beurteilt werden.  
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Da der Volumenstrom am Eingang des Reaktors in allen Versuchen gleich blieb, 
berechnete sich die Rezirkulationsrate gemäß Formel (64). In der Parallelschaltung 
der vier Reaktionskessel stellte jeder einzelne Kessel einen Rezirkulationsvolumen-
strom zur Verfügung, so dass sich die Rezirkulationsraten der einzelnen Reaktions-
kessel addierten. Der Durchmischungszustand mehrerer parallel geschalteter 
Reaktionskessel verhielt sich wie ein großer Reaktionskessel mit einer Rezirkulati-
onsrate, die der Summe der Rezirkulationsraten der Einzelkessel entspricht.  

In Abbildung 32 ist die Summenantwort auf eine Sprungfunktion mit vier parallel 
geschalteten Reaktionskesseln dargestellt. Dabei wurde über die Pumpenleistung 
der rezirkulierte Volumenstrom variiert. 

 
Abbildung 32: Verweilzeitverhalten des Reaktors bei Parallelschaltung der Reaktionskessel. Die 
schwarz gestrichelte Linie bezeichnet das Verhalten des idealen Rührkesselreaktors bei einem Gasvo-
lumen von 12 l. Je höher die Rezirkulationsrate eingestellt wurde, desto mehr näherte sich das Verweil-
zeitverhalten an das des idealen Rührkesselreaktors an. 

Der Vergleich der Summenantworten bei verschiedenen Rezirkulationsraten zeigt, 
dass sich das Reaktorverhalten mit steigender Rezirkulationsrate dem idealen Ver-
halten annäherte. Das ideale Verhalten wurde mit Hilfe der Verweilzeitsummenfunk-
tion des idealen Rührkesselreaktors nach Formel (31) mit Hilfe der in diesem 
Versuch eingestellten Parameter VG = 12 l und V̇ein= 60 l/h im Modell berechnet.  
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In diesem Versuch wurde ein nahezu ideales Reaktorverhalten ab etwa 26-facher 
Rezirkulation erreicht. Für hohe Rezirkulationsraten konnte der Reaktor als ideal 
rückvermischt angenommen werden, so dass die gemessenen Konzentrationen am 
Reaktorausgang gemäß der Definition des idealen Rührkessels den Bedingungen 
im Reaktor gleichgesetzt wurden. Diese Annahme wurde in den Versuchen zur 
Bestimmung der Reaktionskinetik bereits implizit vorausgesetzt. 

Unterhalb einer Rezirkulationsrate von 26 war eine starke Abweichung vom idealen 
Reaktorverhalten zu beobachten. Die Abweichung vom idealen Verhalten zeigt 
auch der Vergleich der normierten mittleren Verweilzeiten, die im Diagramm als 
senkrechte, gestrichelte Linien dargestellt sind. Bei einer Rezirkulationsrate von 92 
waren fluiddynamische und mittlere Verweilzeit nahezu gleich groß (θ = 1), was als 
Kriterium der idealen Durchmischung dienen kann. Dagegen war die mittlere Ver-
weilzeit im Versuch mit einer 12-fachen Rezirkulation deutlich kleiner als die fluid-
dynamische Verweilzeit. Die Tracerteilchen wurden also gegenüber der idealen 
Durchmischung zu früh wieder aus dem Reaktor gespült. 

Der Vergleich mit den Ersatzschaltungen des Verweilzeitverhaltens deutet dabei auf 
eine Kurzschlussströmung hin. Das eintretende Gas wurde demnach nicht vollstän-
dig von der Strahlpumpe angesaugt, sondern strömte teilweise sofort zum Reaktor-
ausgang ohne die Reaktionssäulen durchlaufen zu haben. Dementsprechend 
konnte dieser Teil des Gasstroms nicht mit der flüssigen Phase in Kontakt gebracht 
werden, um den Stofftransport sicherzustellen. Den Edukten stand bei ausgeprägter 
Kurzschlussströmung weniger Zeit zur Verfügung, um in die flüssige Phase überzu-
gehen und dort zu reagieren (Müller-Erlwein 2015).  

Abweichungen vom idealen Verhalten wirken sich allgemein negativ auf die Raum-
Zeit-Ausbeute des untersuchten Verfahrens aus. Wie das Experiment zeigt, 
bewirkte eine steigende Rezirkulationsrate nicht nur eine stärkere Durchmischung 
des Systems, sondern reduzierte auch Fehlströmungen, die sich negativ auf die 
Methanbildungsrate des Systems auswirken können. 
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4.3.2 Kaskadierung der Reaktionskessel 

Die starke Durchmischung der Gasphase in Reaktionskesseln ist ein zentraler Fak-
tor zum Erreichen hoher Stofftransportraten und zur Vermeidung von Fehlströmun-
gen. Die Annäherung an das Verhalten des idealen Rührkessels zieht jedoch auch 
zwei zentrale Nachteile nach sich, die für das Verfahren von zentraler Bedeutung 
sind: 

• Die technische Anwendung des Verfahrens setzt geringe Wasserstoffkon-
zentrationen am Reaktorausgang voraus. Gemäß der Definition des idealen 
Rührkessels entspricht die Konzentration des Wasserstoffs in jedem Punkt 
des Reaktors der am Reaktorausgang. Wird eine hohe Methankonzentration 
im Produktgas gefordert, folgt daraus, dass im gesamten Reaktor ein relativ 
geringer Wasserstoffpartialdruck bestehen muss. Als Konsequenz herr-
schen im Reaktor niedrige Stofftransportraten und damit niedrige Reaktions-
geschwindigkeiten. 

• Die Reaktanden besitzen im idealen Rührkessel ein sehr breites Verweil-
zeitspektrum. Dadurch verbleibt auch Methan als Produkt der Reaktion noch 
sehr lange im Reaktor. Insbesondere bei hohen Methankonzentrationen im 
Reaktor wird ein großer Teil der eingetragenen Pumpenleistung darauf 
verwendet, Methan als Teil des Rezirkulationsstroms immer wieder im Kreis 
zu führen.  

Werden die einzelnen Reaktionskessel nicht parallel, sondern in Serie geschaltet, 
geht das System vom vollständig durchmischten System in ein System mit zuneh-
mender Rohrreaktorcharakteristik über. Im vorliegenden System wurde der Gas-
strom in der Kaskadenschaltung nicht mehr gleichmäßig auf alle Reaktoren 
aufgeteilt. Stattdessen wurde er von Reaktor zu Reaktor übergeben. Der Gasstrom 
am Ausgang des n-ten Kessels diente damit als Eingangsstrom des n+1-ten Kes-
sels. Die Ausführung der Kaskadenschaltung erfolgte über die veränderte Gasfüh-
rung entsprechend Abbildung 16.  

In der Versuchsdurchführung betrug die Rezirkulationsrate jeder Kaskadenstufe nur 
noch ein Viertel der Rate in der Parallelschaltung. Der Versuch wurde daher bei 
maximaler Rezirkulationsrate durchgeführt, um dennoch eine nahezu ideale Durch-
mischung der einzelnen Kessel zu erzielen. 
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Abbildung 33 stellt hierzu die Summenantwort des idealen Rührkessels und der 
Kaskadierung aller Reaktionskessel gegenüber. In gestrichelten Linien ist jeweils 
das ideale Verhalten des Rührkessels und der Serienschaltung mehrerer Reakti-
onskessel dargestellt. 

 
Abbildung 33: Auswirkung der Kaskadierung auf das Verweilzeitverhalten. Die Summenantwort der Kas-
kade kann im Experiment nachvollzogen werden. Die Summenantwort der Kaskade weicht jedoch deut-
licher vom idealen Verhalten (gestrichelte Linien) ab als bei Parallelschaltung der Reaktoren.  

Die Abbildung zeigt, dass sich die Durchmischung der Gasphase dem Verhalten 
eines Rohrreaktors annähert. Mit Hilfe der gasseitigen Kaskadierung der Reaktions-
kessel wurde das Verweilzeitverhalten des Reaktors gezielt in Richtung einer 
zunehmenden Rohrreaktorcharakteristik angepasst. In der Summenantwort der 
vierfachen Kaskade sind jedoch Abweichungen vom idealen Verhalten deutlicher 
zu erkennen als in der Antwort der Parallelschaltung aller Kessel. Die Abweichung 
vom idealen Verhalten der Kaskade ist durch Fehlströmungen der Einzelkessel 
aufgrund der geringeren Rezirkulationsrate sowie die teilweise Rückvermischung 
zwischen den Kesseln zu erklären.  

Im Experiment konnte damit zwar einerseits gezeigt werden, dass eine gasseitige 
Kaskadierung der Reaktionssäulen realisiert wurde. Andererseits nehmen mit der 
stärkeren Kaskadierung der Reaktoren auch Fehlströmungen zu, die eine Verringe-
rung der mbr gegenüber dem idealen Verhalten erwarten lassen.  
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4.4 Bilanzierung der biologischen Methanisierung  

Bisher wurden Reaktorverhalten und Reaktionskinetik des Prozesses unabhängig 
voneinander betrachtet. In der Bilanzierung des Prozesses wurden die Teilaspekte 
zusammengeführt. Ziel der Modellierung des Prozesses war es, die Methankon-
zentration und Methanbildungsrate des Prozesses anhand von Eingangsgrößen 
vorherzusagen bzw. das Reaktorverhalten so anzupassen, dass die Methanbil-
dungsrate bei gleichbleibend hoher Methankonzentration gesteigert wird.  

Die Rezirkulation des Gasstroms im Reaktor legte über die Gasleerrohrgeschwin-
digkeit die Stofftransportrate unabhängig vom Volumenstrom der Eduktgase fest. 
Bei einer ausreichend hohen Rezirkulationsrate wurde zudem eine nahezu ideale 
Durchmischung der Gasphase erreicht. Als Bilanzraum wurden jeweils die einzel-
nen Reaktionskessel definiert. Bei der Parallelschaltung von mehreren Reaktions-
kesseln wurden diese als ein Kessel behandelt, bei dem sich das Gesamtvolumen 
aus der Summe der Einzelkessel ergab. Die Rezirkulation erfolgte jeweils nur inner-
halb eines Reaktionskessels, so dass durch die Rezirkulation keine Stoffströme 
zwischen den Reaktionskesseln verursacht wurden. Die Rezirkulation wurde 
demnach in der Stoffmengenbilanz nicht berücksichtigt. 

Zur Bilanzierung des Reaktors wurde angenommen, dass die Rezirkulationsrate 
hoch genug war, um eine ideale Durchmischung in den Reaktionskesseln erwarten 
zu können. Die Formulierung der Stoffmengenbilanz von Wasserstoff erfolgte daher 
für den kontinuierlich betriebenen idealen Rührkesselreaktor (CSTR). Der Partial-
druck des Wasserstoffs war somit im Reaktor ortsunabhängig und entsprach stets 
dem Zustand am Reaktorausgang. In allen Messungen und Berechnungen wurde 
der stationäre Zustand vorausgesetzt, so dass die Stoffmenge des Wasserstoffs im 
System zeitlich unabhängig war. Das Wesen des Verfahrens als biologisch kataly-
sierte Reaktion setzt außerdem eine isotherme Reaktionsführung voraus und es 
traten keine Druckänderungen im Reaktionssystem auf. Die Aufstellung einer 
Energiebilanz wurde daher vernachlässigt. 

Die Messwerte von Volumenstromreglern und Gasmesstechnik wurden jeweils als 
volumetrische Größen ausgegeben. Die volumetrischen Größen am Reaktoraus-
gang wurden deshalb mit Hilfe des molaren Volumens in Stoffmengenströme 
umgerechnet, um eine höhere Vergleichbarkeit zwischen Modell und Experiment zu 
erhalten. Dazu wurden alle Stoffströme in der Messung und in der Modellierung bei 
Standardbedingungen (25 °C, 1,013 bar) betrachtet. 
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4.4.1 Reaktormodellierung im kontinuierlichen Rührkesselreaktor 

 Umsatzverhalten im kontinuierlichen Rührkesselreaktor 

Aus der allgemeinen Stoffmengenbilanz des idealen Rührkessels in Formel (25) 
leitet sich die Stoffmengenbilanz von Wasserstoff des heterogenen Reaktionssys-
tems im stationären Zustand ab: 

 0 =
𝑑𝑑𝑑𝑑𝐻𝐻2

𝑑𝑑𝑑𝑑
= 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

𝑉𝑉𝑀𝑀
− 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗

𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

𝑉𝑉𝑀𝑀
− 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ 𝑉𝑉𝐿𝐿 

       
(65) 

Für den Umsatzgrad von Wasserstoff folgt aus Formel (23):  

 𝜒𝜒𝐻𝐻2 =
𝑛̇𝑛𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑛̇𝑛𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

𝑛̇𝑛𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
=

𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(66) 

Das Eduktgas setzte sich stets ausschließlich aus Wasserstoff und CO2 zusammen:  

 𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = 𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 + 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = 𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ (𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 + 𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒) 
       
(67) 

Die Bilanzierung erfolgte dabei unter der Annahme, dass die Komponenten im 
Verhältnis 4:1 in den Reaktor gegeben wurden. Der geringfügige Überschuss in der 
Zugabe von CO2, der dazu diente, die Konzentration im Produktgas in den Experi-
menten konstant auf 3 Vol.-% einzustellen, wurde in der Bilanzierung vernachläs-
sigt. Der in den Reaktor eintretende Volumenstrom von CO2 entsprach gemäß den 
stöchiometrischen Faktoren der Reaktionsgleichung einem Viertel des eingebrach-
ten Wasserstoffvolumenstroms:  

 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 =
1
4

𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 
       
(68) 
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Das im Reaktionsverlauf gebildete Wasser verblieb aufgrund der Temperaturbedin-
gungen von 38 °C als flüssiges Wasser im Reaktor. In der praktischen Umsetzung 
wurde die mit dem Gasstrom ausgetragene Feuchtigkeit in einer Kühlfalle abge-
schieden. Das Produktgas bestand daher ausschließlich aus einem Gemisch aus 
Wasserstoff, CO2 und Methan. Die Volumenströme der einzelnen Komponenten 
folgten jeweils aus dem Produkt aus (gemessener) Konzentration am Reaktoraus-
gang und Volumenstrom am Reaktorausgang: 

𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 = 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 + 𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 + 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 = 𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ (𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 + 𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 + 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎) 
       
(69) 

Die Bildung von Nebenprodukten, zum Beispiel in Form von Biomasse, wurde in der 
Bilanzierung der Reaktion vernachlässigt. Wasserstoff und CO2 wurden demnach 
entsprechend ihrer stöchiometrischen Koeffizienten ausschließlich zu Methan 
umgesetzt: 

 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 = 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑉̇𝑉𝐶𝐶𝐶𝐶2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 =
1
4

(𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎) 
       
(70) 

Anhand der Definitionen für den Umsatzgrad der Edukte, eingesetzt in Formel (71), 
folgt: 

 𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 =
1
4 𝜒𝜒𝐻𝐻2 ∗ 𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

1
4 𝜒𝜒𝐻𝐻2 ∗ 𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 + �1 − 𝜒𝜒𝐻𝐻2� ∗ 𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑖𝑖𝑛𝑛 + 1

4 �1 − 𝜒𝜒𝐻𝐻2� ∗ 𝑉̇𝑉𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒

 
       
(71) 

Durch Umformen resultiert eine Form, mit der der Umsatzgrad der Reaktion anhand 
der Messgröße der Methankonzentration am Reaktorausgang berechnet werden 
kann: 

 𝜒𝜒𝐻𝐻2 =
5 ∗ 𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

1 + 4 ∗ 𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎
 

       
(72) 
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Die Konzentrationen der Reaktanden am Reaktorausgang können jeweils als Funk-
tion des Umsatzes angegeben werden. Hierzu zeigt Abbildung 34 den Verlauf der 
Konzentrationen für einen fortschreitenden Umsatzgrad.  

 
Abbildung 34: Darstellung der Wasserstoff-, CO2- und Methankonzentration im Produktgas als Funktion 
des Umsatzes bei stöchiometrischer Zugabe der Edukte. Bei einem Umsatzgrad von 0,5 enthält das Gas 
weniger als 20 % Methan, bei einem Umsatzgrad von 0,9 sind es ca. 63 %. 

Die Abbildung veranschaulicht die Wirkung des hohen stöchiometrischen Koeffi-
zienten von Wasserstoff in der Methanisierungsreaktion. Der Umsatzgrad des 
Wasserstoffs ist in der vorliegenden Reaktion stets signifikant höher als die 
Methankonzentration. Um eine Methankonzentration von ca. 91 % am Reaktoraus-
gang zu erreichen, muss der eintretende Wasserstoff zu 98 % umgesetzt werden. 
Die Zusammensetzung der Gasphase verändert sich vor allem bei geringem 
Umsatzgrad nur geringfügig. Bei einem Umsatzgrad von 62,5 % setzt sich das Gas 
im Reaktor zu 25 % aus Methan, zu 15 % aus CO2 und zu 60 % aus Wasserstoff 
zusammen. Der Wasserstoffpartialdruck liegt unter diesen Bedingungen nur 
ca. 25 % niedriger als im System ohne Umsatz. Allgemein folgt daraus, dass auch 
die Reaktionsgeschwindigkeit im stofftransportlimitieren Regime für geringe 
Umsätze kaum von diesem abhängig ist. In diesem Bereich sinkt die Reaktionsge-
schwindigkeit (in Folge des Rückgangs des Wasserstoffpartialdrucks) mit steigen-
dem Umsatzgrad nur geringfügig. Demgegenüber geht der Wasserstoffpartialdruck 
und damit die Reaktionsgeschwindigkeit bei hohem Umsatzgrad (> 90%) mit zuneh-
mendem Umsatzgrad stark zurück. 
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 Umsatzbedingte Volumenkompression  

Die Reaktion von Wasserstoff und CO2 zu Methan erfolgt unter Verbrauch der 
gasförmigen Reaktanden. Dabei reagieren jeweils fünf Mol der gasförmigen Edukte 
zu einem Mol gasförmigem Produkt. Das im Reaktionsverlauf gebildete Wasser 
verblieb in der flüssigen Phase. Allgemein gibt die Dilatations- oder Ausdehnungs-
zahl α einer Reaktion an, wie das Volumen einer nicht volumenbeständigen Reak-
tion in Folge des Umsatzes verändert wird. Ist diese negativ, wird das Volumen 
durch die Reaktion komprimiert. Der Einfluss physikalischer Parameter wie Druck 
und Temperatur werden im Faktor β zusammengefasst. Für die Berechnung der 
umsatzbedingten Volumenänderung folgt nach Baerns et al. (2013): 

 𝑉̇𝑉𝜒𝜒 = 𝑉̇𝑉𝜒𝜒=0 ∗ β ∗ (1 + 𝛼𝛼 ∗ 𝜒𝜒) 
       
(73) 

Da die Reaktion im untersuchten System unter isothermen Bedingungen bei 
konstantem Druck ablief, wurde die Volumenänderung ausschließlich durch den 
Umsatz der Edukte verursacht. Für die Dilatationszahl in der biologischen Methani-
sierung folgt: 

 𝛼𝛼 =
𝑉̇𝑉𝑥𝑥=1 − 𝑉̇𝑉𝑥𝑥=0

𝑉̇𝑉𝑥𝑥=0
= −

4
5

 
       
(74) 

Der hohe stöchiometrische Faktor bewirkte, dass das Volumen der gasförmigen 
Reaktanden umsatzbedingt stark komprimiert wurde. Ausgehend von Formel (69) 
kann die umsatzbedingte Volumenkompression formuliert werden, wobei in der 
ursprünglichen Definition V̇x=0 mit V̇ein und V̇χ mit V̇aus gleichgesetzt wird: 

 𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 = 𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ (1 −
4
5

∗ 𝜒𝜒𝐻𝐻2) 
       
(75) 

Durch Einsetzen von Formel (72) in Formel (75) resultiert eine Form, in der die 
umsatzbedingte Kompression des Volumens direkt als Funktion der Methankon-
zentration am Ausgang beschrieben werden kann:  

 
𝑉̇𝑉𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
=

1
1 + 4 ∗ 𝜑𝜑𝐶𝐶𝐶𝐶4,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎

 
       
(76) 
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Abbildung 35 zeigt hierzu das Verhältnis des in den Reaktor eintretenden Volumen-
stroms zu dem am Reaktorausgang in Abhängigkeit von der Methankonzentration 
am Reaktorausgang. 

 

Abbildung 35: Die umsatzbedingte Volumenkompression bewirkt einen Rückgang des Volumenstroms. 
Bei etwa 25 % Methankonzentration im Produktgas ist der Volumenstrom am Reaktorausgang nur noch 
halb so groß wie am Reaktoreingang. 

Eine der zentralen Modellvorstellungen, die dem idealen Rührkesselreaktor zu 
Grunde liegen, ist die Eigenschaft, dass die Konzentrationsverhältnisse am Reak-
torausgang die im gesamten Reaktor wiedergeben. Üblicherweise gilt dies primär 
für den Konzentrationsverlauf der Reaktanden, in der Methanisierungsreaktion wirkt 
sich dies auch auf den Volumenstrom am Reaktorausgang bzw. im Reaktor selbst 
aus. So reduziert sich der Volumenstrom am Ausgang des Reaktors bei einem 
Umsatzgrad von ca. 62,5 %, entsprechend einer Methankonzentration von ca. 
25 %, auf die Hälfte des Volumenstroms am Reaktoreingang. Damit verdoppelt sich 
aufgrund der starken umsatzbedingten Volumenkompression die zur Verfügung ste-
hende fluiddynamische Verweilzeit. Der Reaktion steht damit deutlich mehr Zeit zur 
Verfügung als dies in einer vergleichbaren, volumenstabilen Reaktion der Fall wäre.  

Bleibt der angesaugte Volumenstrom der Ejektordüse konstant, bewirkt der Rück-
gang des Volumenstroms in Folge der umsatzbedingten Volumenkompression 
zudem ein höhere Rezirkulationsrate. Bei (nahezu) vollständigem Umsatz der 
Edukte wird das Gasgemisch bis zu fünfmal öfter in die Reaktionszone zurückge-
führt als es ohne Umsatz der Fall wäre. Die Volumenkompression begünstigt damit 
indirekt ein idealeres Verweilzeitverhalten der Gasphase.  
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 Umsatz im idealen Rührkesselreaktor mit Volumenkompression 

Die höchste effektive Reaktionsgeschwindigkeit wurde in den Versuchen erzielt, in 
denen die Biomasse in der Lage war, das transportlimitierte Regime im gesamten 
Messbereich aufrecht zu erhalten. In diesem Fall konnte die Reaktionsgeschwindig-
keit des Systems durch die Erhöhung des Stofftransports gesteigert werden. Es 
resultierte eine Reaktion pseudo-erster Ordnung gegenüber dem Wasserstoffparti-
aldruck, die Gelöstkonzentration war vernachlässigbar gering. Für rH2,eff folgt unter 
Berücksichtigung des Enhancementfaktors E: 

 𝑟𝑟𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 = 𝐸𝐸 ∗ 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2 

       
(77) 

Mit Hilfe der Definition für den Umsatz und Formel (77) eingesetzt in Formel (65) 
folgt: 

0 = 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ 𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 − 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 ∗ 𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒�1 − 𝜒𝜒𝐻𝐻2� − 𝐸𝐸 ∗ 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2 ∗ 𝑉𝑉𝑀𝑀 ∗ 𝑉𝑉𝐿𝐿 

       
(78) 

Die umsatzbedingte Volumenkompression wird durch Berücksichtigung der Dilata-
tionszahl eingerechnet. Der Wasserstoffpartialdruck im System definiert sich damit 
über den Zusammenhang: 

 𝑝𝑝𝐻𝐻2 = 𝑝𝑝𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 = 𝑝𝑝𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝜑𝜑𝐻𝐻2,𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒 �
1 − 𝜒𝜒𝐻𝐻2

1 + 𝛼𝛼𝜒𝜒𝐻𝐻2

� 
        
(79) 

Durch Einsetzen von Formel (79) in Formel (78) und Vereinfachen folgt die allge-
meine Form für die Berechnung des Umsatzes von Wasserstoff: 

 𝜒𝜒𝐻𝐻2 = 𝐸𝐸 ∗ 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝑉𝑉𝑀𝑀 �

1 − 𝜒𝜒𝐻𝐻2

1 + 𝛼𝛼𝜒𝜒𝐻𝐻2

� ∗
𝑉𝑉𝐿𝐿

𝑉̇𝑉𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒𝑒
 

       
(80) 

Mit Hilfe der Definition der fluiddynamischen Verweilzeit τ in Formel (30) kann diese 
für vorgegebene Wasserstoffumsätze im idealen Rührkessel angegeben werden:  

 𝜏𝜏 = 𝜒𝜒𝐻𝐻2
∗

𝑉𝑉𝐺𝐺

𝑉𝑉𝐿𝐿
∗

1

𝐸𝐸 ∗ 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 ∗ 𝑝𝑝𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎𝑎 ∗ 𝑉𝑉𝑀𝑀 �

1 − 𝜒𝜒𝐻𝐻2
1 + 𝛼𝛼𝜒𝜒𝐻𝐻2

�
 

       
(81) 
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4.4.2 Umsatzverhalten des Laborprozesses 

In Abbildung 36 wird die benötigte fluiddynamische Verweilzeit als Funktion des 
Umsatzgrads dargestellt. Die Berechnung der Graphen für die Reaktionen erster 
Ordnung mit und ohne Berücksichtigung der Volumenreduktion erfolgte mit Hilfe der 
zuvor ermittelten Reaktionskinetik. Der kLa’-Wert von 221 1/h und der Enhan-
cementfaktor (für x = 0,5 g/l) wurden aus den Versuchen zur Bestimmung der 
Reaktionskinetik mit maximaler Biomassekonzentration übernommen. Die Berech-
nung der Referenzkurve ohne Volumenkompression erfolgte anhand der gleichen 
kinetischen Daten, jedoch mit der Bedingung α = 1. Die zweite Referenzkurve zeigt 
den Umsatzverlauf der Reaktion nullter Ordnung ohne Volumenkompression. Beide 
Referenzkurven sollen nicht der Überprüfung der Sensitivität des Verfahrens 
gegenüber anderen Versuchsbedingungen dienen, sondern den Umsatzverlauf des 
Prozesses gegenüber einfachen Reaktionen einordnen. Der Verlauf der Reaktion 
nullter Ordnung entspricht nahezu im gesamten Wertebereich dem (hypotheti-
schen) Fall, dass die Mikroorganismen jederzeit ihre maximale Umsatzrate errei-
chen. Die Reaktion nullter Ordnung simuliert damit das Verhalten des Prozesses, in 
dem der kLa‘-Wert so hoch ist, dass das Regime jederzeit biomasselimitiert ist. Die 
Reaktionsgeschwindigkeitskonstante der modellierten Reaktion nullter Ordnung 
wurde daher mit Hilfe von Formel (53) für die maximale Umsatzrate von 
Methanobacterium formicicum mit einer Konzentration von 2 g/l bestimmt. 

 
Abbildung 36: Entwicklung der erforderlichen fluiddynamischen Verweilzeit von Wasserstoff in einem 
idealen Rührkesselreaktor bei einem kLa‘-Wert von 221 1/h in einer Reaktion erster Ordnung unter Be-
rücksichtigung der Volumenkompression (dunkelblau), ohne Berücksichtigung der Volumenkompres-
sion für eine Reaktion erster Ordnung (hellblau) und für eine Reaktion nullter Ordnung (grün) 
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Die Graphen der Reaktionen nullter und erster Ordnung zeigen den typischen 
Verlauf für den Umsatzgrad im idealen Rührkessel. Die Reaktionsgeschwindigkeit 
der Reaktion nullter Ordnung ist unabhängig vom Wasserstoffpartialdruck. Der 
Graph der fluiddynamischen Verweilzeit ist daher eine Gerade mit konstanter Stei-
gung. Im Unterschied dazu zeigt der Graph der Reaktion erster Ordnung bei hohen 
Umsatzgraden eine starke Zunahme der erforderlichen fluiddynamischen Verweil-
zeit, weil die Reaktionsgeschwindigkeit aufgrund des geringer werdenden Wasser-
stoffpartialdrucks immer weiter zurückgeht. Die starke Zunahme der nötigen 
fluiddynamischen Verweilzeit setzt in der Reaktion mit Volumenkompression erst 
bei einem Umsatzgrad oberhalb von 0,9 ein und ist dabei deutlich weniger stark 
ausgeprägt als die der Reaktion erster Ordnung ohne Volumenkompression. 

Allgemein liegt die benötigte fluiddynamische Verweilzeit zum Erreichen eines defi-
nierten Umsatzgrads der biologischen Methanisierung im stofftransportlimitierten 
Regime zwischen den Kurvenverläufen nullter und erster Ordnung ohne Volumen-
kompression. Die Vergrößerung der fluiddynamischen Verweilzeit in Folge der 
umsatzbedingten Volumenkompression wirkt dem Rückgang der Reaktionsge-
schwindigkeit durch den geringeren Wasserstoffpartialdruck entgegen. Während 
die Reaktionsgeschwindigkeit im Bereich der Reaktion erster Ordnung jedoch linear 
sinkt, wirkt sich die Volumenkompression im Bereich niedriger Umsätze stärker aus 
als bei hohen Umsätzen, wie in Abbildung 35 gezeigt. Bis zu einem Umsatzgrad 
von ca. 0,85 wirkt die Volumenkompression so stark, dass das Umsatzverhalten 
des Prozesses mit einer Reaktion nullter Ordnung ohne Volumenkompression 
vergleichbar ist. Erst bei höheren Umsätzen geht der Einfluss der Volumenkompres-
sion zurück, so dass sich das Umsatzverhalten dem Verhalten einer Reaktion erster 
Ordnung annähert.  

Die Ergebnisse zeigen, wie stark die Volumenkompression die fluiddynamische 
Verweilzeit bei hohen Umsätzen beeinflusst. Bei einem Umsatzgrad von 0,98 liegt 
die fluiddynamische Verweilzeit der Reaktion erster Ordnung ohne Volumenkom-
pression um das 4,6-fache höher als im Fall mit Volumenkompression. Allgemein 
bewirkt die Volumenkompression eine Verringerung der nötigen fluiddynamischen 
Verweilzeit gegenüber einer volumenstabilen Reaktion erster Ordnung, die umso 
ausgeprägter ist, je höher der Umsatzgrad ist. Reaktoren für den Prozess der 
biologischen Methanisierung können daher aufgrund der umsatzbedingten Volu-
menkompression erheblich kleiner dimensioniert werden als die Bilanzierung einer 
volumenstabilen Reaktion erster Ordnung erwarten ließe. 
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Mit Hilfe der Stoffmengenbilanz von Wasserstoff kann die für die praktische Umset-
zung relevante Methankonzentration des Prozesses in Abhängigkeit des Eingangs-
volumenstroms berechnet werden. Hierzu zeigt Abbildung 37 den Vergleich der 
Messergebnisse experimenteller Untersuchungen und der Modellierung im idealen 
Rührkessel. Für die Modellierung wurde dabei der zuvor ermittelte kLa‘-Wert des 
Systems von 221 1/h sowie der Enhancementfaktor für ein Viertel der tatsächlichen 
Biomasse angenommen.  

 
Abbildung 37: Methankonzentration in Abhängigkeit vom Volumenstrom am Reaktoreingang 

Wie die Abbildung verdeutlicht, können auf Basis der Stoffmengenbilanz von Was-
serstoff experimentell ermittelte Ergebnisse mathematisch nachvollzogen werden. 
Allerdings ist die hohe Übereinstimmung auch auf die Anpassung des Enhan-
cementfaktors der Biomassekonzentration zurückzuführen. Die Berechnung der zur 
Ermittlung des Enhancementfaktors nötigen Damköhlerzahl in Gleichung (59) 
erfolgte für lediglich ca. ein Viertel der tatsächlich gemessenen Biomassekonzent-
ration, um eine höhere Übereinstimmung von Modell und Experiment zu erzielen. 
Aufgrund der starken Volumenkompression verursacht ein höherer Volumenstrom 
im Bereich niedriger Umsätze (niedriger Methankonzentrationen) nur noch einen 
geringeren Rückgang der Methankonzentration.  



 

 100 

4.4.3 Gasseitige Kaskadierung der Reaktionskessel 

Wie die bisherigen Ergebnisse zeigen, bildete der Prozess im stofftransportlimitier-
ten Regime eine Reaktion erster Ordnung gegenüber dem Wasserstoffpartialdruck 
in der Gasphase aus. Die Reaktionsgeschwindigkeit konnte demnach durch die 
Steigerung des Wasserstoffpartialdrucks linear gesteigert werden.  

Anders als im idealen Rührkessel nimmt im idealen Rohrreaktor die Konzentration 
des Wasserstoffs nicht unmittelbar nach dem Eintritt in den Reaktor die Konzentra-
tion am Reaktorausgang an, sondern wird kontinuierlich abgebaut. So wird im Mittel 
über den gesamten Reaktor ein höherer Wasserstoffpartialdruck realisiert und dar-
aus folgend die Reaktionsgeschwindigkeit des Prozesses gesteigert, ohne dass 
dadurch die Zusammensetzung des Produktgases am Reaktorausgang verändert 
wird. Daraus leitet sich die Hypothese ab, dass eine höhere Methanbildungsrate bei 
gleicher Produktgaszusammensetzung erzielt werden kann, wenn der Reaktor eine 
stärkere Rohrreaktorcharakteristik aufweist. 

Mit Hilfe der Serienschaltung der zuvor parallel geschalteten Reaktionskessel 
wurde ein Zustand zwischen den beiden Grenzfällen der Durchmischung im idealen 
Rührkessel bzw. im idealen Rohrreaktor realisiert. In der Kaskadenschaltung der 
als ideal angesehenen Rührkessel nahm der Wasserstoffpartialdruck stufenweise 
ab. Da die Zusammensetzung der Gasphase nur im letzten Kessel der am Reaktor-
ausgang entsprach, herrschte auch nur dort die gleiche Reaktionsgeschwindigkeit 
wie im gesamten Reaktor bei Parallelschaltung aller Reaktionskessel.  

 Durchführung der Versuche mit Kaskadenschaltung 

Der Einfluss der Kaskadierung auf den Prozess wurde bei einem definierten 
Umsatzgrad von 0,98, entsprechend einer Methankonzentration von ca. 91 %, 
untersucht. Hierzu wurden Methanbildungsraten in der Parallelschaltung mit denen 
der zwei- und der vierstufigen Kaskade verglichen. Die Stofftransportrate und 
Biomassekonzentration wurden in allen Versuchen konstant zu den Versuchen mit 
Parallelschaltung aller Reaktionskessel gehalten. Auch das Gasvolumen des Reak-
tors blieb in allen Versuchen und Berechnungen mit Kaskadenschaltung gegenüber 
der Parallelschaltung der Reaktionskessel konstant und verteilte sich gleichmäßig 
auf die Anzahl der Kessel. Aufgrund der umsatzbedingten Volumenkompression 
veränderte sich die Verweilzeit in jedem Kessel abhängig von den Stoffmengenströ-
men, die aus dem vorhergehenden Kessel übergeben wurden. Die fluiddynamische 
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Verweilzeit berechnete sich daher auf der Grundlage des dort herrschenden 
Volumenstroms in jedem Kessel neu.  

Die Umsatzberechnung konnte deshalb nicht mit einer einfachen analytischen For-
mel für den gesamten Prozess beschrieben werden, sondern erfolgte kesselweise. 
Der Volumenstrom und die Gaszusammensetzung am Eingang des n+1-ten Kes-
sels folgte jeweils den Bedingungen am Ausgang des n-ten Kessels.  

Zur Ermittlung der Reaktionskinetik wurde der kLa‘-Wert anhand von Formel (80) 
über den Umsatz von Wasserstoff unter Berücksichtigung der Volumenkompression 
zunächst bei Parallelschaltung aller Kessel bestimmt. Unter der Annahme eines je-
derzeit stofftransportlimitierten Regimes wurde die Reaktionskinetik in den einzel-
nen Kesseln auf Grundlage einer Reaktion erster Ordnung beschrieben. Die 
Abhängigkeit des Enhancementfaktors vom Partialdruck wurde in der Berechnung 
der Umsatzkinetik der Kaskade vernachlässigt. Die so bestimmte Reaktionskinetik 
erster Ordnung wurde zur Bilanzierung der Kaskade auf alle Rührkessel einheitlich 
angewendet. Das Umsatzverhalten des Reaktors wurde unter Anwendung von For-
mel (80) für jeden Reaktionskessel anhand der an ihn übergebenen Bedingungen 
berechnet. Demnach stellte sich in jedem Kessel eine andere Zusammensetzung 
der Gasphase ein, aus der sich für jeden Kessel eigene Reaktionsbedingungen 
ergaben. Dazu wurde der Eingangsvolumenstrom des ersten Kessels so lange ite-
riert, bis der Umsatzgrad der gesamten Kaskade, also im bzw. nach dem letzten 
Kessel, 0,98 betrug. 

 Reaktionsbedingungen innerhalb der Reaktorkaskade 

Abbildung 38 zeigt den Verlauf der Methankonzentration nach jedem Kessel der 
vierfachen Kaskade für einen Umsatzgrad am Ausgang des letzten Kessels von 
98 %. Die blaue Säule bezeichnet jeweils das Ergebnis der Modellierung, die rote 
Säule das Ergebnis der Messung der Methankonzentration im Experiment. In der 
Versuchsdurchführung wurde der Wasserstoffvolumenstrom zunächst so einge-
stellt, dass am Reaktorausgang die geforderte Methankonzentration von 91 % 
erreicht wurde. Anschließend wurde der Volumenstrom nicht mehr am Reaktoraus-
gang entnommen und zur Messstrecke geführt, sondern jeweils nach dem angege-
benen Kessel. Der Gasstrom wurde nach dem Durchlaufen der Messstrecke wieder 
in den jeweils nächsten Kessel zurückgeleitet. 
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Abbildung 38: Entwicklung der Methankonzentration in einer Kaskade aus vier Reaktionskesseln. Der 
Verlauf der modellierten und der gemessenen Methankonzentration zeigen eine hohe Übereinstimmung. 

Abbildung 38 zeigt eine hohe Übereinstimmung zwischen gemessener und model-
lierter Entwicklung der Methankonzentration nach den einzelnen Kesselstufen, mit 
dessen Hilfe der Wasserstoffpartialdruck in jeder Kesselstufe bestimmt werden 
konnte. Der Wasserstoffpartialdruck im ersten Kessel der vierstufigen Kaskade 
betrug ca. 0,72 bar, während im letzten Kessel ein Partialdruck von ca. 0,06 bar 
herrschte. In Folge der Kaskadierung lief die Reaktion in den ersten Kesselstufen 
bei deutlich höherem Wasserstoffpartialdruck ab als im Rührkesselreaktor. Im 
stofftransportlimitierten Regime bestand ein linearer Zusammenhang zwischen 
Wasserstoffpartialdruck und Reaktionsgeschwindigkeit. Die Reaktionsgeschwindig-
keit war demzufolge im ersten Reaktionskessel um das 12-fache höher als im 
vierten Kessel.  

Erst mit zunehmender Kesselzahl gingen Wasserstoffpartialdruck und Reaktions-
geschwindigkeit gleichermaßen schrittweise zurück. Daraus folgt, dass auch der 
Mittelwert des Wasserstoffpartialdrucks über alle vier Reaktionskessel höher war 
als bei der Parallelschaltung der Reaktionskessel. Dadurch wurde im gesamten 
Reaktor eine höhere mittlere Reaktionsgeschwindigkeit erzielt. 

  



 

 103 

 Auswirkung der Kaskadierung auf die Methanbildungsrate 

Vor dem Hintergrund der technischen Anwendung des Verfahrens wird in der biolo-
gischen Methanisierung ein Umsatzgrad von über 0,98 gefordert, um das Produkt-
gas als synthetisches Erdgas verwenden zu können. Dieser Umsatzgrad wurde mit 
Hilfe der Rezirkulation im kontinuierlichen Rührkesselreaktor erreicht, jedoch bei 
einer geringen volumenspezifischen Methanbildungsrate. Mit Hilfe der Reaktor-
kaskade und der dadurch bedingten Steigerung des mittleren Wasserstoffpartial-
drucks ist bei gleichem Umsatz eine Steigerung der Methanbildungsrate zu 
erwarten. Abbildung 39 stellt hierzu die jeweils normierte Methanbildungsrate des 
Prozesses der Modellierung und des Experiments für die Parallelschaltung aller 
Reaktionskessel sowie die zwei- und die vierstufige Reaktorkaskade dar. 

 
Abbildung 39: Auswirkung der Kaskadierung auf die Methanbildungsrate des Prozesses bei konstanter 
Reaktionsgeschwindigkeit. Die Methanbildungsrate wurde jeweils auf den Wert des idealen Rührkes-
sels normiert.  

Die Abbildung verdeutlicht, wie stark sich die Kaskadierung auf den Prozess 
auswirkt. Durch die Serienschaltung von vier Reaktoren wurde die Methanbildungs-
rate bei gleichbleibendem Umsatzgrad im Experiment um das 6,2- fache gesteigert. 
Die Serienschaltung von vier Reaktionskesseln führte in der Theorie zu einer Stei-
gerung der Methanbildungsrate um das Achtfache gegenüber dem Rührkesselre-
aktor. Der Modellierung des Prozesses lag dabei ein ideales Reaktorverhalten zu 
Grunde, welches durch die nicht vollständig ideale Durchmischung der Einzelkessel 
sowie die Rückvermischung der Reaktanden zwischen den Kesselstufen in den 
Experimenten nicht erreicht werden konnte. Die experimentell bestimmten Methan-
bildungsraten lagen daher stets unterhalb der berechneten Werte. Mit zunehmender 
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Kesselzahl vergrößerte sich die Diskrepanz zwischen simulierten und gemessenen 
Ergebnissen. Das Entwicklungsziel einer hohen Methanbildungsrate und einer 
gleichzeitig hohen Methankonzentration im Produktgas wurde im kontinuierlichen 
Prozess durch die Anpassung des Verweilzeitverhaltens in der Kaskade massiv 
begünstigt. Die höhere Methanbildungsrate des Prozesses in der Kaskadenschal-
tung kann dabei vereinfachend auf die Erhöhung des mittleren Wasserstoffpartial-
drucks zurückgeführt werden. 

Wie die Ergebnisse der Versuche im Rührkesselreaktor gezeigt haben, wirkt sich 
die umsatzbedingte Volumenkompression stark auf den zu erzielenden Umsatzgrad 
aus. In Folge der umsatzbedingten Volumenkompression verringerte sich der an 
den jeweils nächsten Kessel übergebene Volumenstrom. Da die Volumina aller Kes-
sel gleich groß waren, nahm die zur Verfügung stehende fluiddynamische Verweil-
zeit in jedem Kessel mit steigender Kesselzahl zu. Für die vierfache Kaskade zeigt 
Abbildung 40 die Verhältnisse des Ausgangsvolumenstroms nach der jeweiligen 
Kesselstufe zum Eingangsvolumenstrom in den Reaktor vor dem ersten Kessel.   

 
Abbildung 40: Umsatzbedingte Volumenkompression des Prozesses, dargestellt als Verhältnis zwi-
schen Ausgangsvolumenstrom des jeweiligen Kessels und des Eingangsvolumenstroms. Der Volumen-
strom wurde aufgrund der umsatzbedingten Volumenkompression nach dem zweiten Kessel gegenüber 
dem Eingangsstrom um 57 % reduziert, am Ausgang des letzten Kessels um 78 %. 
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Wie Abbildung 40 zeigt, betrug der an den letzten Kessel übergebene Volumen-
strom ca. ein Viertel des Volumenstroms am Reaktoreingang. Die fluiddynamische 
Verweilzeit war vergleichbar mit einer volumenstabilen Reaktion, in der das 
Volumen des letzten Kessels etwa viermal so groß war wie erwartet. Aufgrund der 
umsatzbedingten Volumenkompression stieg die fluiddynamische Verweilzeit mit 
zunehmender Kesselzahl an, so dass den Edukten dort mehr Zeit zur Reaktion zur 
Verfügung stand als in den ersten Kesselstufen. 

Ein Großteil der umsatzbedingten Volumenkompression entfiel dabei auf die ersten 
Kesselstufen. So war die Verweilzeit im letzten Reaktionskessel mehr als dreimal 
größer als die im ersten Kessel. Die Volumenkompression kompensierte aufgrund 
der zunehmenden Verweilzeit der Gasphase in der Reaktionszone demnach vor 
allem in den ersten Kesselstufen den Rückgang der Reaktionsgeschwindigkeit 
aufgrund des geringeren Wasserstoffpartialdrucks.  

Aufgrund der Volumenkompression wird nicht nur der Umsatzgrad gegenüber einer 
volumenstabilen Reaktion erster Ordnung erhöht, sondern auch das Umsatzverhal-
ten des Prozesses verändert. Wie bereits in Abbildung 36 gezeigt, ist das Umsatz-
verhalten für kleine Umsätze vergleichbar mit einer Reaktion nullter Ordnung und 
verschiebt sich erst bei höheren Umsätzen immer stärker in Richtung der ersten 
Reaktionsordnung. Daraus leitet sich die Hypothese ab, dass eine starke Rohrreak-
torcharakteristik die Methanbildungsrate aufgrund der umsatzbedingten Volumen-
kompression nicht so stark begünstigt, wie es bei einer volumenstabilen Reaktion 
erster Ordnung der Fall wäre. 

Mit Hilfe der Modellierung wurde das Verhalten der Methanbildungsrate bei 
konstantem Umsatzgrad (0,98) untersucht, wenn der Prozess eine stärkere 
Rohrreaktorcharakteristik aufweist. Abbildung 41 stellt hierzu die Ergebnisse der 
Modellierung zur Kaskadenschaltung mit verschiedenen Kesselzahlen gegenüber. 
Die Annäherung des Verweilzeitverhaltens an den idealen Rohrreaktor wurde in der 
Modellierung über die Kaskadierung von 1000 Kaskadenstufen realisiert. 
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Abbildung 41: Modellierung der Methanbildungsrate mit zunehmender Kaskadierung im Verhältnis zum 
idealen Rührkessel (N=1) für eine Reaktion erster Ordnung mit Volumenkompression bei einem Umsatz-
grad von 98%. Im Rohrreaktor (hier modelliert über die Kaskadierung von 1000 Reaktionskesseln) liegt 
die mbr geringfügig unterhalb der mbr einer Kaskade aus acht Kesseln. 

Die Annäherung des Verweilzeitverhaltens an den idealen Rohrreaktor zeigt, dass 
die Methanbildungsrate durch die Serienschaltung von zwei bzw. vier Kesseln 
jeweils stark gesteigert wird. Die Kaskadierung von acht Reaktoren wirkt sich dage-
gen kaum noch positiv auf die Methanbildungsrate aus. Wie die Modellierung zeigt, 
geht im Rohrreaktor (hier abgebildet über 1000 Kaskadenstufen) die Methanbil-
dungsrate gegenüber der Serienschaltung von acht Reaktionskesseln geringfügig 
zurück. Der Effekt der Volumenkompression ist in diesem Bereich so stark, dass 
sich eine stärkere Rohrreaktorcharakteristik bei geringen Umsätzen nicht mehr 
positiv auf die Methanbildungsrate auswirkt. Erst bei hohen Umsätzen, wenn der 
Einfluss der Volumenkompression geringer wird, wirkt sich die Rohrreaktorcharak-
teristik zunehmend positiv auf die Methanbildungsrate aus.  

Der Vergleich der Kaskade mit dem idealen Rührkessel zeigt, dass durch die Seri-
enschaltung von vier Reaktoren bei einem Umsatzgrad von 0,98 eine Steigerung 
der Methanbildungsrate um mehr als das Achtfache erzielt werden kann. Eine noch 
stärkere Kaskadierung führt nach den Ergebnissen der Modellierung dagegen zu 
keiner weiteren Steigerung der Methanbildungsrate des Prozesses mehr.  
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5 Diskussion 

Die biologische Methanisierung von Wasserstoff und CO2 soll in den kommenden 
Jahren als Teil des Power-To-Gas-Prozesses am Markt etabliert werden. Dazu soll 
der Maßstab des in dieser Arbeit entwickelten Verfahrens im Scale-Up auf Produk-
tionsleistungen von mehreren hundert Kilowatt bis zu mehreren Megawatt vergrö-
ßert werden. Bislang existieren insbesondere regulatorische Hemmnisse, die den 
wirtschaftlichen Einsatz der Technologie noch verhindern. Im Rahmen der Wasser-
stoffstrategie der Bundesregierung und des Green Deals der EU ist jedoch zu 
erwarten, dass Verfahren zur Dekarbonisierung CO2-intensiver Prozesse gesell-
schaftlich und wirtschaftlich relevanter werden. Hierzu werden derzeit zahlreiche 
biotechnologische Verfahren zur Gewinnung von synthetischem Erdgas aus Was-
serstoff und CO2 entwickelt, die sich vor allem im eingesetzten biologischen System 
und der Technologie zur Maximierung des Stofftransports unterscheiden.  

Das in dieser Arbeit entwickelte Verfahren zur biologischen Methanisierung basiert 
auf den ausgezeichneten katalytischen Eigenschaften der methanogenen Mikroor-
ganismen. Wie die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen, sind diese in der Lage, hohe 
Methanbildungsraten bei gleichzeitig hohen Methankonzentrationen im Produktgas 
zu generieren. In den Experimenten wurde ein Umsatzgrad von Wasserstoff 
erreicht, der es erlauben würde, das Produktgas als erneuerbares Erdgassubstitut 
zu nutzen. Aufgrund der hohen Selektivität der biologischen Methansynthese ent-
standen im Zuge der Reaktion außerdem keine Nebenprodukte, die bei einer Ver-
wertung als SNG aus dem Produktgasstrom entfernt werden müssten. In 
Kombination mit der Toleranz der Mikroorganismen gegenüber Fremdstoffen wie 
z.B. Schwefelwasserstoff hat dies für die technische Anwendung des Prozesses zur 
Konsequenz, dass verfahrenstechnischer Aufwand für das Downstream Processing 
niedrig gehalten werden kann.  

Voraussetzung zum Erzielen einer hohen Raum-Zeit-Ausbeute des Verfahrens war 
dabei die dauerhafte Sicherstellung idealer physiologischer Bedingungen für die 
Mikroorganismen im Hinblick auf Temperatur, pH-Wert, der Verfügbarkeit von Nähr-
stoffen und der Abwesenheit von Hemmstoffen. Die katalytische Aktivität der 
methanogenen Organismen hing aufgrund der konstanten kinetischen Eigenschaf-
ten von M. formicicum in der Modellierung und den Experimenten in dieser Arbeit 
nur noch von deren Konzentration im System ab. Das Wachstum der Biomasse 
erfolgte dabei als Nebenprodukt der Methansynthese. Methanogene Organismen 
besitzen im Vergleich zu aeroben Organismen niedrige Wachstumsraten, so dass 
eine relativ hohe Verweilzeit der Organismen im Reaktor gefordert wird, um eine 
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ausreichend hohe Biomassekonzentration in der Lösung zu erreichen. In Verfahren 
mit methanogenen Reinkulturen müssen die Organismen zunächst in einer 
Aufwuchsphase auf die benötigte Konzentration vermehrt werden. Zudem sind 
Verfahren mit anaeroben Reinkulturen mit hohen Anforderungen an die Sterilität 
des Prozesses verbunden. In einigen Ansätzen zur biologischen Methanisierung 
wurden aus diesem Grund Mischkulturen aus anaeroben Prozessen z.B. aus Klär-
schlamm (Jochum 2019) oder einem Biogasreaktor (Burkhardt 2012) als Starterkul-
tur verwendet, um hohe Biomassekonzentrationen in der Flüssigkeit zu erreichen. 
In diesen Mischkulturen liegen neben verschiedenen methanogenen Organismen 
weitere an der anaeroben Abbaukette beteiligte Organismen vor. Diese können bei 
Verfügbarkeit geeigneter Substrate in Konkurrenz zu den methanogenen Organis-
men um den Wasserstoff treten und dabei unerwünschte Nebenprodukte wie 
Schwefelwasserstoff oder organische Säuren erzeugen.  

Die Synthese von organischen Säuren durch homoacetogene Organismen (vgl. 
Formel (2)) oder im Zuge des Abbaus von Biomasse in der anaeroben Abbaukette 
kann sich dabei nachteilig auf die Methanogenese auswirken. Der Energiegewinn 
durch die Synthese organischer Säuren ist im Verhältnis zur hydrogenotrophen Me-
thanisierung gering, so dass die Methansynthese üblicherweise bevorzugt abläuft. 
Allerdings wird die Synthese organischer Säuren durch eine hohe Verfügbarkeit von 
Wasserstoff energetisch begünstigt und deren Abbau erschwert (vgl. Abbildung 2). 
Zugleich wird die Methanogenese durch die Anwesenheit organsicher Säuren 
gehemmt und der pH-Wert des Systems gesenkt (Sahm 1981, Rosenwinkel et al. 
2015, Wu et al. 1993). Ausgelöst durch die Steigerung der Wasserstoffkonzentra-
tion in der flüssigen Phase, z.B. aufgrund einer Überlastung der Biomasse oder 
ungünstigen physiologischen Bedingungen, können sich organische Säuren in der 
Lösung anreichern. In der Folge kann es zu einer Rückkopplung zwischen verstärk-
ter Synthese organischer Säuren und verringerter Methansynthese kommen. Dabei 
reichern sich Wasserstoff und organische Säuren in der Lösung immer weiter an, 
weil die Methansynthese aus Wasserstoff und organischen Säuren zunehmend 
gehemmt wird. Im Extremfall kommt die Methansynthese vollständig zum Erliegen. 
In anaeroben Abbauprozessen wird dieser Mechanismus als „Kippen“ des Reaktors 
bezeichnet (Rosenwinkel et al. 2015).  

Die Stabilität des biologischen Systems in der biologischen Methanisierung hängt 
demnach auch davon ab, dass die Konzentration des gelösten Wasserstoffs in der 
Lösung jederzeit so gering wie möglich gehalten werden kann, um die Anreicherung 
organischer Säuren im System zu vermeiden.  
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Reaktionsmechanismus 

Bislang veröffentlichten Arbeiten lag die Hypothese zu Grunde, dass die Reaktions-
geschwindigkeit des Prozesses allein durch den Stofftransport des Wasserstoffs in 
die Lösung definiert wird (Burkhardt 2012, Seifert et al. 2014, Strübing et al. 2017, 
Jochum 2019). Eine Berücksichtigung der Überlagerung von Stofftransport und 
homogenem Umsatz durch die Mikroorganismen in der flüssigen Phase erfolgte dort 
nicht. Diese Betrachtung beruht auf der Annahme, dass die Wasserstoffkonzentra-
tion in der Lösung jederzeit mit hinreichender Genauigkeit mit 0 mol/l angenommen 
werden kann. In Abgrenzung zum aktuellen Stand des Wissens wurde in der 
Modellierung und den Experimenten in dieser Arbeit gezeigt, dass sich das vorherr-
schende Regime aus dem Gleichgewicht zwischen Hydrogen Uptake Rate (hur) und 
Hydrogen Transfer Rate (htr) ergibt. Ein stofftransportlimitiertes Regime kann nach 
den Ergebnissen dieser Arbeit nur dann zu Grunde gelegt werden, wenn die 
Stofftransportrate weniger als die Hälfte der maximalen Umsatzrate der Mikroorga-
nismen beträgt. In diesem Fall ist die Konzentration des gelösten Wasserstoffs in 
der Flüssigkeit geringer als der KM-Wert der methanogenen Organismen. Mit 
6 µmol/l ist der KM-Wert von M. formicicum so gering, dass die Annahme für 
cH2,L → 0 mol/l in einem breiten Anwendungsbereich zulässig ist. Für methanogene 
Organismen mit deutlich höherem KM-Wert oder außerhalb des stofftransportlimi-
tierten Regimes gilt diese Vereinfachung nicht mehr.  

Die Experimente anderer Autoren zeigten meist derart niedrige Stofftransportraten, 
dass die Annahme eines transportlimitierten Regimes zur Berechnung der 
Reaktionsgeschwindigkeit legitim war. Lediglich Seifert et al. (2014) realisierte aus-
reichend hohe Stofftransportraten, um das transportlimitierte Regime zu verlassen. 
Die Versuchsergebnisse zeigten dabei eine vergleichbare Annäherung an die 
maximale Umsatzrate der Organismen wie bei den Versuchen in dieser Arbeit. 
Allerdings betrachteten die Autoren dennoch den Prozess als jederzeit stofftrans-
portlimitiert, obwohl offenbar in einem breiten Spektrum ihrer Messergebnisse kein 
linearer Zusammenhang zwischen Wasserstoffpartialdruck und Methanbildungs-
rate bestand. Mit Verlassen des transportlimitierten Regimes geht dagegen die Ord-
nung, in der die MBR einer Steigerung der Stofftransportrate folgt, zunehmend von 
eins nach null über. Anders als im stofftransportlimitierten Regime kann in diesem 
Fall die Reaktionsgeschwindigkeit nicht mehr durch Erhöhung des kLa‘-Werts oder 
des Wasserstoffpartialdrucks erhöht werden.  
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Eine Steigerung der Stofftransportrate wird durch eine Erhöhung des Stofftransport-
koeffizienten oder des Wasserstoffpartialdrucks im Reaktor erreicht. Die Steigerung 
des Wasserstoffpartialdrucks kann zum Beispiel durch Erhöhung des Reaktor-
drucks oder über eine geringere Produktgasqualität in Folge eines unvollständigen 
Umsatzes der Edukte erreicht werden. Soll das Produktgas Erdgasqualität errei-
chen, ist die Erhöhung des Wasserstoffpartialdrucks mit zusätzlichem verfahrens-
technischem Aufwand, zum Beispiel zur Realisierung druckaufgeladener Reaktoren 
oder einer separaten Gasaufbereitung, verbunden. Die Erhöhung des kLa‘-Werts 
resultiert unabhängig von der Art der Gasdispergierung, üblicherweise aus einem 
höheren Energieeintrag über Rührer, Pumpen oder Kompressoren. Kann der hierfür 
nötige höhere verfahrenstechnische Aufwand beim Verlassen des stofftransportli-
mitierten Regimes nicht mehr durch eine höhere Methanbildungsrate kompensiert 
werden, sinkt die (wirtschaftliche) Konkurrenzfähigkeit des Verfahrens. 

Die Bereitstellung einer ausreichend hohen Umsatzrate der Mikroorganismen erfor-
dert über die Sicherstellung idealer physiologischer Bedingungen hinaus keinen 
zusätzlichen energetischen oder verfahrenstechnischen Aufwand. Stattdessen deu-
tet dieses Verhalten auf eine mangelnde Umsatzrate der Mikroorganismen hin, zum 
Beispiel in Folge einer zu geringen Biomassekonzentration, ungünstigen pH- oder 
Temperaturbedingungen oder der Anwesenheit von Hemmstoffen.  

Stofftransportbeschleunigung durch die Reaktion 

In den Experimenten zu dieser Arbeit mit geringem Wasserstoffpartialdruck und ho-
her Biomassekonzentration wurden höhere Reaktionsgeschwindigkeiten gemessen 
als nach den Ergebnissen der Modellierung erwartet. Dieses Verhalten lässt sich 
auf eine Beschleunigung des Stofftransports in Folge der Reaktion zurückführen, 
die umso stärker war, je größer die Damköhlerzahl des Systems war. Aufgrund der 
charakteristischen Umsatzkinetik der Mikroorganismen nach dem Michaelis-Men-
ten-Modell nimmt die Damköhlerzahl einen hyperbolischen Verlauf in Abhängigkeit 
vom Wasserstoffpartialdruck an. Dieser Verlauf zeigt, dass sich die Beschleunigung 
des Stofftransports primär für sehr geringe Wasserstoffpartialdrücke im Reaktor 
auswirkt. Da gerade der Bereich hoher Methankonzentrationen im Produktgas und 
damit niedrigen Wasserstoffpartialdrücken für den technischen Prozess relevant ist, 
erscheint es zielführend, den Mechanismus und die Auswirkungen der Stofftrans-
portbeschleunigung in der technischen Anwendung auszunutzen. In keinem 
bekannten Ansatz zur biologischen Methanisierung wurden bisher gezielt die not-
wendigen Bedingungen (hinreichend hohe Methankonzentrationen) realisiert, um 
den Einfluss einer Stofftransportbeschleunigung auch in vergleichbaren Verfahren 
zur biologischen Methanisierung nachvollziehen zu können.  
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Die Beschleunigung des Stofftransports deutet darauf hin, dass bei einem großen 
Verhältnis aus Michaelis-Menten- und Stofftransportkinetik die Reaktion, entgegen 
der Annahme im Modell, bereits teilweise in der Grenzschicht stattfand. Die 
Beschreibung des Enhancementfaktors für vergleichbare chemische Prozesse 
zeigt, dass die Stofftransportrate heterogener Prozesse durch die Verlagerung der 
Reaktion in die Grenzschicht nicht mehr vom kLa-Wert, sondern zunehmend von 
der Geschwindigkeit der Reaktion selbst abhängt (Kraume 2012, Emig & Klemm 
2017). Die Modellierung konnte die experimentellen Ergebnisse zwar im Verlauf mit 
hoher Genauigkeit abbilden, der Enhancementfaktor war jedoch nur so hoch, wie er 
bei etwa einem Viertel der Biomassekonzentration erwartet worden wäre. Ursache 
hierfür könnte sein, dass die Konzentration des Wasserstoffs in der Grenzschicht 
so weit oberhalb des KM-Werts der Mikroorganismen lag, dass sich die hur der 
maximalen Umsatzrate der Mikroorganismen annäherte. In der Folge wurde die Re-
aktionsgeschwindigkeit in der Grenzschicht nicht mehr durch die Steigerung der dort 
herrschenden Wasserstoffkonzentration erhöht.  

Umsatzrate der methanogenen Organismen 

Aus biotechnologischer Sicht leitet sich daraus das zentrale Ziel der Verfahrensent-
wicklung ab, eine möglichst hohe Konzentration methanogener Organismen sowie 
ideale physiologische Bedingungen für die Methanogenese sicherzustellen. So wird 
die Konzentration des gelösten Wasserstoffs auch bei hoher Stofftransportrate 
jederzeit das stofftransportlimitierte Regime aufrechterhalten, in dem die Konzent-
ration des gelösten Wasserstoffs in Richtung 0 mol/l strebt. Die Maximierung der 
Hydrogen Uptake Rate der methanogenen Organismen erscheint dabei aus drei 
wesentlichen Gründen erstrebenswert: 

• Unterhalb der halbmaximalen Umsatzrate der Mikroorganismen kann das 
transportlimitierte Regime sichergestellt werden, in dem das treibende Kon-
zentrationsgefälle des Stofftransports maximiert wird. 

• Das Risiko der Anreicherung organischer Säuren durch Nebenreaktionen in 
Folge des Anstiegs der Konzentration von gelöstem Wasserstoff in der flüs-
sigen Phase wird verringert.  

• Bei niedrigen Stofftransportraten bewirkt eine hohe Hydrogen Uptake Rate 
eine Beschleunigung des Stofftransports, weil die Edukte bereits teilweise in 
der Grenzschicht gas/flüssig umgesetzt werden. 
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In zahlreichen Verfahren zur biologischen Methanisierung kamen thermophile 
Kulturen zum Einsatz, um die Methanbildungsrate der Verfahren zu erhöhen (Seifert 
et al. 2014, Pacan 2017, Hafenbradl 2016). Thermophile Organismen erzielen ten-
denziell höhere maximale Umsatzraten als mesophile Kulturen. Wie im Modell und 
den Experimenten dieser Arbeit gezeigt, beeinflusst die Umsatzrate der Mikroorga-
nismen die Reaktionsgeschwindigkeit im stofftransportlimitierten Regime nur im 
Sonderfall der Stofftransportbeschleunigung. Insofern konnte auch Jochum (2019) 
in einer Literaturstudie keinen signifikanten Zusammenhang zwischen Temperatur-
optimum diverser methanogener Organismen und Methanbildungsrate finden. 
Methanogene Organismen mit höheren (halb-)maximalen Umsatzraten können je-
doch das eindeutig transportlimitierte Regime auch noch bei einer höheren 
Stofftransportrate aufrechterhalten. Ein Vorteil in der Kinetik kann sich durch den 
Einsatz dieser Kultur dann ergeben, wenn die Belastung auf die Organismen durch 
höhere Stofftransportraten steigt. In folgenden Arbeiten wäre jedoch zu überprüfen, 
wie sich ein verändertes Temperaturniveau im Einsatz thermophiler Kulturen auf die 
Stofftransportvorgänge auswirkt. Einerseits wird die Löslichkeit von Wasserstoff und 
damit das treibende Konzentrationsgefälle durch höhere Temperaturen verringert 
(Kraume 2012). Andererseits steigt der Diffusionskoeffizient von Wasserstoff mit 
höheren Temperaturen an, so dass eine Steigerung des Stoffübergangskoeffizien-
ten zu erwarten ist (Kraume 2012). Da zeitgleich durch den Einsatz einer thermo-
philen Kultur zeitgleich auch die Eigenschaften des biologischen Systems ändern, 
ist es nur eingeschränkt abzuschätzen, wie sich das veränderte Temperaturniveau 
auf den Prozess auswirkt.  

Zum Erzielen hoher Methanbildungsraten erscheint die Sicherstellung idealer phy-
siologischer Bedingungen und das Einstellen einer möglichst hohen Biomassekon-
zentration daher von zentralerer Bedeutung als die kinetischen Eigenschaften der 
methanogenen Kultur. 

Reaktoren für die biologische Methanisierung 

Mit der Vorgabe von Stoffsystem und Betriebstemperatur des Prozesses waren 
wesentliche Parameter des flüssigkeitsseitigen Stoffübergangskoeffizienten kL weit-
gehend festgelegt. Der kLa‘-Wert des Systems wurde daher hauptsächlich durch die 
zur Verfügung stehende Phasengrenzfläche bestimmt. In dieser Arbeit wurde zur 
Vergrößerung der Phasengrenzfläche ein Strahldüsenreaktor mit Ejektordüse ein-
gesetzt. Es ist in der Literatur kein weiterer Ansatz bekannt, der diese Begasungs-
form nutzt. Lediglich Jensen et al. (2017) nutzten eine Strahlpumpe, mit der jedoch 
Wasserstoff direkt in eine bestehende Biogasanlage eingebracht wurde. Bei diesem 
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In-Situ-Verfahren wurde der zusätzlich eingebrachte Wasserstoff von den methano-
genen Organismen in der Biogasanlage mit dem dort vorhandenen CO2 direkt 
umgewandelt. Das In-Situ-Verfahren ist mit der biologischen Methanisierung in 
externen Reaktionen allerdings nur eingeschränkt vergleichbar, da hier Wasserstoff 
nur in sehr geringer Konzentration eingebracht werden kann, um die Anreicherung 
organischer Säuren in der Biogasanlage bis hin zum Kippen des Reaktors zu 
vermeiden.  

In den Ansätzen zur biologischen Methanisierung von Lee (2012), Burkhardt (2012), 
Strübing et al. (2017) und Pacan (2019) kamen jeweils Festbettreaktoren zum Ein-
satz, in denen die Biomasse auf Tropfkörpern immobilisiert wurde. Seifert et al. 
(2014) und Jochum (2019) nutzten gerührte Systeme mit schnell drehenden Rühr-
werken in Laborreaktoren mit wenigen Litern Reaktorvolumen. Reuter (2015) und 
Hafenbradl (2016) verwendeten gerührte Systeme in größerem Maßstab. Ein Bla-
sensäulenreaktor wurde nur von Dietrich et al. (2017) eingesetzt. Die Dispergierung 
des Gases erfolgte hier über eine Sinterplatte.  

Unter der Annahme eines eindeutig transportlimitierten Systems und idealer Durch-
mischung können anhand des Wasserstoffpartialdrucks und der Methanbildungs-
rate die kLa‘-Werte verschiedener Verfahren miteinander verglichen werden. Die 
Angabe des kLa‘-Werts erfolgt dabei für das System mit dem höchsten Wasserstoff-
partialdruck, um den Einfluss der Stofftransportbeschleunigung so weit wie möglich 
auszuschließen. In den Vergleich wurden nur Verfahren aufgenommen, deren 
Methanbildung kontinuierlich erfolgte. Der kLa‘-Wert berechnet sich in dem Fall zu: 

 𝑘𝑘𝐿𝐿𝑎𝑎′ =
�𝜈𝜈𝐻𝐻2� ∗ 𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀𝑀

𝑉𝑉𝐿𝐿 ∗ 𝑉𝑉𝑀𝑀 ∗ 𝑝𝑝𝐻𝐻2 ∗ 𝐻𝐻𝐻𝐻2
𝑐𝑐𝑐𝑐 

       
(82) 

Mit Hilfe von Formel (82) konnte der höchste in dieser Arbeit erreichte kLa‘-Wert 
(ohne die Berücksichtigung des Enhancementfaktors) zu ca. 283 1/h ermittelt wer-
den. Der kLa‘-Wert des Rührreaktors bei 1500 U/min von Seifert et al. (2014) kann 
mit den dort veröffentlichten Angaben zu ca. 1806 1/h berechnet werden. Jochum 
(2019) erzielte im Rührreaktor bei 1000 U/min mit 28 1/h eine deutlich geringe 
Stofftransportrate. Dietrich et al. (2017) realisierten in ihrem Blasensäulenreaktor 
ca. 67 1/h. Burkhardt (2018) und Lemmer et al. (2018) erzielten im Festbettreaktor 
jeweils einen kLa‘-Wert von ca. 186 1/h bzw. 129 1/h. Die meisten kinetischen Da-
ten, insbesondere von Rührreaktoren, wurden in Reaktoren mit sehr kleinen Volu-
mina ermittelt (Jochum 2019). Der Vergleich der Leistungsfähigkeit der 
unterschiedlichen Reaktorkonzepte anhand von Formel (82) kann daher nur als 



 

 114 

grobe Abschätzung dienen. Leistungsdaten größerer Reaktoren, die vorwiegend in 
kommerziellen Ansätzen eingesetzt werden, sind bisher nicht veröffentlicht.  

Die Werte für Stofftransportkoeffizienten von industriell genutzten Strahldüsenreak-
toren sind vergleichbar mit weiteren Reaktorbauformen wie Rührreaktoren oder 
Füllkörperkolonnen (Baerns et al. 2013, Kraume 2012; Nagel 1978). In Sittig & 
Heine (1977) betrug der kLa-Wert eines Bioreaktors mit Triebstrahlbegasung ähnlich 
dem in dieser Arbeit verwendeten 700 1/h bei einem Reaktorvolumen von 200 m³. 
Der Stofftransportkoeffizient von großtechnisch eingesetzten, begasten Bioreakto-
ren wird im Bereich von 120 – 900 1/h angegeben, wobei sich diese Angaben meist 
auf das Stoffsystem Wasser/Luft beziehen (Hass & Pörtner 2009, Baerns et al. 
2013). Der Diffusionskoeffizient von Wasserstoff in Wasser ist etwa doppelt so hoch 
wie der von Sauerstoff (Kraume 2012). Gemäß der Zweifilmtheorie ist daher zu 
erwarten, dass im System der biologischen Methanisierung höhere Stofftransport-
raten erreicht werden als in sauerstoffübertragenden Systemen. Zu beachten ist 
ferner, dass sich die hier aufgeführten kLa-Werte auf das Reaktionsvolumen, nicht 
auf das Volumen der Flüssigphase beziehen. Werden die hier gezeigten kLa-Werte 
stattdessen auf das Volumen der flüssigen Phase bezogen, wie in dieser Arbeit 
erfolgt, nehmen resultierenden kLa‘-Werte noch höhere Werte an.  

Der Vergleich mit anderen Verfahren zur biologischen Methanisierung zeigt, dass 
das in dieser Arbeit genutzte Begasungssystem mit einer Strahlpumpe grundsätz-
lich zur Erzielung hoher Umsatzraten bei relativ geringem Energieeintrag geeignet 
ist. Strahldüsenreaktoren bieten darüber hinaus zahlreiche weitere günstige Eigen-
schaften, die aus dem Energieeintrag durch die Pumpe folgen. Insbesondere die 
erleichterte Abdichtung der Reaktoren aufgrund fehlender rotierender Einbauten im 
Inneren und das günstige Handling des Mediums im äußeren Umlauf können sich 
positiv auf den Betrieb der Reaktoren zur biologischen Methanisierung auswirken. 
Der Einsatz von Strahldüsenreaktoren erscheint daher grundsätzlich auch für die 
technische Anwendung des Verfahrens geeignet. 

Aufgrund der geringen Abmessungen des Laborreaktors und der noch nicht ausge-
reiften Reaktorkonstruktion war der kLa‘-Wert deutlich geringer als der von technisch 
eingesetzten Systemen. Im Zuge der Weiterentwicklung des Verfahrens soll der 
Reaktor mit dem Ziel eines höheren kLa‘-Werts bei gleichzeitig möglichst geringem 
Energieeintrag ins System optimiert werden. 
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Wasserstoffpartialdruck 

Die Auswirkung der Steigerung des Wasserstoffpartialdrucks auf die Reaktionski-
netik der biologischen Methanisierung wurde in zahlreichen weiteren Arbeiten 
untersucht. Seifert et al. (2014), Burkhardt (2012) und Jochum (2019) erhöhten den 
Wasserstoffpartialdruck, vergleichbar zum Vorgehen in dieser Arbeit, durch einen 
höheren Gasdurchsatz. In Folge des geringeren Umsatzgrads herrschte im System 
ein höherer Wasserstoffpartialdruck und bedingte so höhere Reaktionsgeschwin-
digkeiten. Die Erhöhung des Wasserstoffpartialdrucks führte dabei jeweils zu einer 
üblicherweise linearen Steigerung der Methanbildungsrate, wie es auch in dieser 
Arbeit im stofftransportlimitierten Regime beobachtet wurde. Jochum (2019) 
erhöhte den Wasserstoffpartialdruck außerdem über ein stark überstöchiometri-
sches Verhältnis der Eduktgase. Diese Option begünstigte über den höheren Was-
serstoffpartialdruck zwar den Stofftransport, wirkte sich allerdings stark nachteilig 
auf die erreichbare Methankonzentration im Produktgas aus. Bei dem von Jochum 
(2019) untersuchten H2 zu CO2-Verhältnis von 9:1 wurde eine maximale 
Methankonzentration von ca. 17 % erreicht. Wird eine hohe Methankonzentration 
im Produktgas gefordert, kann der Wasserstoffpartialdruck durch Erhöhung des 
Reaktordrucks gesteigert werden, wie von Seifert et al. (2014), Reuter (2015) und 
Hafenbradl (2016) gezeigt wurde. Verfahren zur biologischen Methanisierung, die 
in größerem Maßstab realisiert wurden, werden unabhängig vom Begasungsverfah-
ren meist unter Druck betrieben. Der Druckbereich der Reaktoren liegt dabei bei bis 
zu 16 bar (Hafenbradl 2016, Burkhardt et al. 2015, Pacan 2019). Die dort veröffent-
lichten Daten legen nahe, dass die Erhöhung des Reaktordrucks der Steigerung der 
Reaktionsgeschwindigkeit dient, jedoch eignen diese sich nicht zur Einordnung der 
dort realisierten Reaktionsbedingungen.  
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Verweilzeitverhalten und Rezirkulation 

Die Qualitätsanforderungen an die Einspeisung von SNG in das Erdgasnetz setzen 
voraus, dass die Edukte der biologischen Methanisierung nahezu vollständig 
umgesetzt werden. Eine starke umsatzbedingte Volumenkompression bewirkt in 
diesem Zusammenhang, dass ein konstanter Stoffmengenstrom am Reaktoraustritt 
eine um ein Mehrfaches höhere Konzentration im Gesamtstrom besitzt als am 
Reaktoreingang. Unreagierte Eduktmoleküle wirken sich in diesem Prozess folglich 
viel stärker auf die erreichbare Methankonzentration aus als dies in einer vergleich-
baren, volumenstabilen Reaktion der Fall wäre. In einem System mit Volumenkom-
pression und einem Umsatzgrad von 0,98 würde durch eine Kurzschlussströmung, 
durch die 1 % des Eingangsstroms nicht zur Reaktion zur Verfügung steht, die 
Methankonzentration von ca. 91% auf 85 % verringert. Um dennoch die ursprüngli-
che Methankonzentration im Produktgas erzielen zu können, müsste die fluiddyna-
mische Verweilzeit des Gases im Reaktor bei sonst gleichen Bedingungen etwa 
doppelt so hoch sein.  

Wie die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen, können Fehlströmungen zu einer massi-
ven Verringerung der mbr gegenüber dem idealen Reaktorverhalten führen. Die 
Vermeidung von Fehlströmungen der Gasphase nimmt in der biologischen Methani-
sierung daher eine zentrale Rolle ein. So könnten niedrige Methanbildungsraten 
gegebenenfalls nicht auf geringe Stofftransportraten, sondern auf Fehlströmungen, 
insbesondere Kurzschlussströmungen zurückzuführen sein. Die scheinbar geringen 
kLa‘-Werte von Jochum (2019) mit 28 1/h und Dietrich et al. (2017) mit 67 1/h 
wurden unter Umständen durch eine starke Kurzschlussströmung infolge der 
mangelnden Durchmischung bzw. Rezirkulation des Produktgases verursacht.  

In den Experimenten in dieser Arbeit wurde eine nahezu ideale Durchmischung des 
Reaktors über die Rezirkulation der Gasphase erzielt. Wie die Ergebnisse zeigen, 
war die Rezirkulation des Gases dazu geeignet, Fehlströmungen, insbesondere 
durch Kurzschlussströmungen, gezielt zu vermeiden. Auch von Guiot et al. (2011) 
und Burkhardt (2012) wurde das Gas in den Reaktoren über entsprechende 
Pumpen im Kreis geführt, um unreagierte Moleküle wieder in den Reaktionsraum 
zurückzuführen. Technisch genutzte Rührwerke verfügen über integrierte Einrich-
tungen, um das Gas im Reaktorraum zu rezirkulieren (Ekato 2016). Jochum (2019) 
führte die Gasphase ebenfalls mittels einer Membranpumpe mit einer Rezirkulati-
onsrate von etwa zehn im Kreis.  
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Ein fast vollständiger Umsatz der Edukte, wie zur Erzeugung von synthetischem 
Methan in Erdgasqualität gefordert wird, kann nur dann erreicht werden, wenn z.B. 
mit Hilfe der Rezirkulation eine praktisch ideale Verweilzeitverteilung erreicht wird. 
Bei derart hohen Umsätzen macht Methan einen Großteil des in der Rezirkulation 
bewegten Gasstroms aus. Mit zunehmender Rezirkulation wird jedoch auch der Auf-
wand zur Verdichtung der Gasphase erhöht, so dass in der technischen Umsetzung 
des Verfahrens ein Kompromiss zwischen Energiebedarf und Durchmischungsver-
halten gefunden werden muss. 

Es konnte außerdem gezeigt werden, dass durch die gasseitige Kaskadierung der 
nahezu ideal durchmischten Reaktionskessel das Reaktorverhalten eine stärkere 
Rohrreaktorcharakteristik annimmt. Der Nachweis erfolgte sowohl in Versuchen zur 
Bestimmung des Verweilzeitverhaltens als auch in Versuchen mit Methansynthese. 
Die Kaskade stellte dabei eine effektive Möglichkeit dar, ohne die Erhöhung des 
Reaktordrucks gleichzeitig hohe Methankonzentrationen und Methanbildungsraten 
zu erzielen. In der drucklosen Kaskade von vier Reaktionskesseln wurde bei einem 
Umsatzgrad von 0,98 im Experiment die Methanbildungsrate erreicht, die im ideal 
durchmischten System mit einem Reaktordruck von 6 bar erzielt worden wäre. 
Gemäß der Modellierung kann die Methanbildungsrate in der Kaskadenschaltung 
bei einem konstantem Umsatzgrad von 0,98 bis etwa zum Achtfachen gesteigert 
werden. Entsprechend des Umsatzverhaltens einer Reaktion erster Ordnung wirkte 
sich die Rohrreaktorcharakteristik im stofftransportlimitierten Regime umso stärker 
positiv auf die Methanbildungsrate aus, je höher der Umsatzgrad war. Die Anwen-
dung der Kaskadenschaltung erscheint daher gerade für die in der technischen 
Anwendung des Verfahrens geforderte hohe Gasqualität geeignet.  

Von der Umsetzung einer Kaskade ist im Zusammenhang mit der biologischen 
Methanisierung bisher noch nicht berichtet worden. In den Rieselbettreaktoren von 
Savvas et al. (2017) und Strübing et al. (2017) bildete sich eine Rohrreaktorcharak-
teristik aus. Die Methanbildungsrate im Rieselbettreaktor von Strübing et al. (2017) 
liegt bei etwa gleichem Umsatzgrad um ca. das Sechsfache höher als die im ideal 
durchmischten Rieselbettreaktor von Burkhardt (2012). Das Verhältnis der Methan-
bildungsraten liegt damit in der Größenordnung, die auch in dieser Arbeit beim 
Übergang von vollständiger Durchmischung zur Rohrreaktorcharakteristik erzielt 
wurde. Die Anpassung des Verweilzeitverhaltens scheint demnach für die biologi-
sche Methanisierung auch auf andere Reaktortypen und Druckniveaus übertragbar.  
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Demgegenüber ist die Realisierung einer Reaktorkaskade mit einem höheren 
verfahrenstechnischen Aufwand verbunden. Dieser äußert sich nicht nur in höheren 
Investitionskosten zum Aufbau mehrerer Reaktoren mit den entsprechenden 
Einrichtungen zur Begasung, Durchmischung, Phasentrennung usw., sondern auch 
zur Sicherung anaerober Verhältnisse durch größere Oberflächen und einer höhe-
ren Anzahl von möglichen Störstellen (Baerns et al. 2013, Kraume 2012). Zudem 
nimmt die Komplexität der Steuerung der Reaktoren stark zu, da sich in allen Kes-
seln unterschiedliche Bedingungen für die Organismen ausbilden. Im Hinblick auf 
die technische Anwendung des Verfahrens scheint die Steigerung der Methanbil-
dungsrate im Verhältnis zum technischen Aufwand bei einer Serienschaltung von 
vier Reaktionskesseln am größten.  

Die Ergebnisse dieser Arbeit zeigen auch, dass die Reaktion durch die starke 
umsatzbedingte Volumenkompression das Umsatzverhalten in Richtung einer 
scheinbar niedrigeren Reaktionsordnung verändert. Aufgrund der Volumenkom-
pression stand der Reaktion eine höhere fluiddynamische Verweilzeit zur Verfü-
gung. Diese kompensierte, insbesondere bei geringem Umsatzgrad, teilweise den 
Rückgang der Reaktionsgeschwindigkeit in Folge des geringer werdenden Wasser-
stoffpartialdrucks im stofftransportlimitierten Regime. Wird wegen des zunächst 
hohen Partialdrucks am Eingang einer Kaskade das stofftransportlimitierte Regime 
verlassen, geht die Reaktionskinetik in die nullte Ordnung über. Die Reaktionsge-
schwindigkeit wird in diesem Fall kleiner als in einem System ohne Biomasselimi-
tierung. Aufgrund der geringeren Reaktionsgeschwindigkeit verringert sich auch der 
positive Effekt der umsatzbedingten Volumenkompression auf die fluiddynamische 
Verweilzeit des Gases auch in den folgenden Kaskadenstufen. Das Verlassen der 
ersten Reaktionsordnung in Folge einer Überlastung der Biomasse kann so zu einer 
geringeren Methanbildungsrate führen. Das Verhalten ist damit mit dem Verhalten 
einer Reaktion mit negativer Reaktionsordnung vergleichbar. Insbesondere in 
Reaktoren mit starker Rohrreaktorcharakteristik hat dies zur Folge, dass eine Stei-
gerung der Gasbelastung einen massiven Rückgang der Methankonzentration und 
der Methanbildungsrate verursachen kann, wenn dabei das stofftransportlimitierte 
Regime verlassen wird.   
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Das in dieser Arbeit erstellte Modell kann als Grundlage zur Übertragung des 
Laborprozesses in ein technisch anwendbares Verfahren dienen. Unter der Voraus-
setzung, dass auch bei höherem kLa‘-Wert ein transportlimitiertes Regime besteht 
und keine Beschleunigung des Stofftransports durch die Reaktion erfolgt, kann die 
Methanbildungsrate nach Formel (82) berechnet werden. Dazu soll ein kLa‘-Wert 
von 1200 1/h in einem ideal durchmischen Reaktor mit einem Umsatzgrad von 0,98 
angenommen werden. Bei einer Gaszusammensetzung von 92 % Methan, 6 % 
Wasserstoff und 1,5 % CO2 könnte so eine Methanbildungsrate von etwa 
0,3 m3

CH4∙mL
-3∙h-1 erreicht werden. Dieser Wert zeigt, dass im Rührkessel auch bei 

starker Steigerung des kLa‘-Werts unter atmosphärischen Bedingungen keine 
hohen Methanbildungsraten realisiert werden können.  

Zum Erzielen einer hohen Methanbildungsrate ist eine parallele Erhöhung des mitt-
leren Wasserstoffpartialdrucks notwendig. Im Rahmen dieser Arbeit wurde erstmals 
eine Steigerung des mittleren Wasserstoffpartialdrucks durch eine Kaskadenschal-
tung mehrerer Reaktionskessel realisiert. Wie die Modellierung in dieser Arbeit 
gezeigt hat, liegt das maximale Verhältnis der Methanbildungsraten zwischen Kas-
kade und Rührkesselreaktor bei einem Umsatzgrad von 0,98 etwa im Faktor acht. 
Das technische System mit einem kLa‘-Wert von 1200 1/h würde auf diese Weise 
eine Methanbildungsrate von ca. 2,5 m3

CH4∙mL
-3∙h-1 erreichen.  

In dieser Arbeit betrug die höchste realisierte Methanbildungsrate unter den 

genannten Bedingungen 1,4 m3
CH4∙mL

-3∙h-1. Wie der Vergleich mit den Angaben der 
Literaturrecherchen aus Jochum (2019) und Strübing et al. (2019) zeigt, wurde in 
dieser Arbeit die höchste bislang bekannte Methanbildungsrate mit Erdgasqualität 
in Verfahren zur biologischen Methanisierung erreicht – in einem drucklos betriebe-
nen System. 
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Zusammenfassung 

 

1. Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wurde ein Strahldüsenreaktor entwickelt 
und betrieben, mit dem Wasserstoff und CO2 mit Hilfe von methanogenen 
Mikroorganismen kontinuierlich zu Methan umgewandelt werden konnte. Ein 
elementares Ziel der Verfahrensentwicklung, das Erzielen von Erdgasquali-
tät des synthetischen Methans, wurde erreicht. 

2. Mit Hilfe einer Ejektordüse wurde eine Rezirkulation der Gasphase innerhalb 
des Reaktors realisiert, mit der eine nahezu ideale Durchmischung der Gas-
phase im Reaktor erzielt wurde. 

3. Durch die Einstellung des Verweilzeitverhaltens in einer Reaktorkaskade von 
bis zu vier Kesseln wurde die volumenspezifische Methanbildungsrate bei 
gleichzeitig hohen Methankonzentrationen im Produktgas um das Sechsfa-
che gegenüber dem ideal durchmischten System gesteigert.  

4. Es konnte ein mathematisches Modell entwickelt werden, das in der Lage ist, 
die Makrokinetik der biologischen Methanisierung zu beschreiben. In Erwei-
terung zum bisherigen Stand des Wissens wurden die beiden wesentlichen 
Teilprozesse, Stofftransport des Wasserstoffs aus der gasförmigen in die 
flüssige Phase und mikrobieller Umsatz der Edukte in einem gemeinsamen 
Modell zusammengefasst und ihre Wechselwirkung beschrieben.  

5. Das Umsatzverhalten im Reaktor wurde im Rahmen der Modellierung, unter 
Berücksichtigung der umsatzbedingten Volumenkompression für eine ideale 
Durchmischung und in einer Reaktorkaskade abgeschätzt.  

6. Die Ergebnisse der Modellierung von Reaktionskinetik und Umsatzverhalten 
wurden mit Hilfe experimenteller Untersuchungen mit hoher Genauigkeit 
nachvollzogen.  

7. In den Versuchen wurde mit 1,4 m3
CH4∙mL

-3∙h-1 die höchste bislang bekannte 
Methanbildungsrate bei gleichzeitiger Realisierung von Erdgasqualität im 
Produktgas erzielt.  
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