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Symbole

Symbole

Lateinische Symbole

a [m]

A [m?]

A [kg/m*T?]
B [kg/m?]
Bs [m]

Co [-]

Cmo [-]

Cram [-]

Cs [-]

Csr [min/s]
Css [Pa/mNm]
CreT [-]

Crub [-]

Ci [-]

&) [-]

c [Ma%]
Crnolar [Mol/L]
D [m]

d [m]

dc [m]

d/D [-]

g [m/s?]

F IN]

Fa [N]

Fax [N]

Abstand Stromstorer zur Behélterwand

Flache

Geritespezifische Konstante fiir Biegeschwinger
DE 40

Gerétespezifische Konstante fiir Biegeschwinger
DE 40

Breite Stromstorer

riihrerspezifische Konstante im modifizierten Leis-
tungskonzept nach (Reviol 2010)
Metzner-Otto-Konstante

laminare Riihrkonstante

Scherkoeffizient Gleichung (2-40)
Umrechnungskonstante Gleichung (4-7)
Umrechnungskonstante Gleichung (4-8)
riihrerspezifische Konstante zur Berechnung der
Newton-Zahl

turbulente Rithrkonstante = turbulente Newton-
Zahl

Konstante

Konstante

Konzentration in Gewichtsprozent

molare Konzentration

Behilterdurchmesser

Riithrerdurchmesser

Kavernendurchmesser

dimensionsloser Rithrerdurchmesser
Erdbeschleunigung

Kraft

Auftriebskraft

Axialkraft
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hT, max

[N]
[ke]
[N]
[Pa]
[Pa]
[Pa]

[-]
[RPM]
[-]
[Pas]
[-]

[W]
[kg/m3]

Gewichtskraft

Festmasse

Reibungskraft

Komplexes Schubmodul
Speichermodul
Verlustmodul

Fiillhohe

dimensionslose Riihrerblatthohe
Eintauchtiefe Stromstorer
Riihrerblatthohe
Kavernenhohe

mittlere Rithrereinbauhdhe
Trombentiefe

maximale Trombentiefe
Impulsstrom

Indices fiir Komponente
Konsistenzfaktor
Bodenfaktor

Konstante aus Leistungskonzept nach
(Henzler 2007)
Partikelgrofe

Masse einer Partikelfraktion
Gesamtmasse

Mischgiite
Rithrerdrehmoment
Drehzahl

Kavernendrehzahl

Anzahl Rithrwerke
Drehzahl Rheometer
Anzahl Riihrerstufen

1. Normalspanungsdifferenz
FlieBindex

Leistung

volumenspezifische Leistung
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pH

To

I

E,C,aund F

Griechische Symbole

a

B1, B2, B3
YA

y

Yeft

Yr

Ye

tan o

[-]

[m]
[m]
[m]
[K]
[s]
[7o]
(]
[s]
[m?]
[m?]
[m?/s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[mm]
[mm]
[mm]
[m]
[-]

[°]
[°]
[7o]
[1/s]
[1/s]
[1/s]
[1/s]
[-]
[-]
[-]
[s]

negativer dekadischer Logarithmus der
Hydronium-Ilonen-Konzentration
Radius

Blasenradius

Dicke

Temperatur

Zeit

Trockensubstanzgehalt

Teilung

Mischzeit

Volumen

Normvolumen

mittlerer axialer Volumenstrom
Beckengeschwindigkeit
Geschwindigkeit
Blasenaufstiegsgeschwindigkeit
Medianwert der Partikelgroenverteilung
Modalwert der PartikelgroBBenverteilung
Mittelwert der PartikelgroBenverteilung
Abstand zwischen zwei Riihrerstufen

Konstanten aus Gleichung (2-39)

Riihrerblattanstellwinkel

Einbauwinkel Tauchmotor

Deformation

Scherrate

effektive Scherrate

reprasentative Scherrate

reprasentative Scherrate nach Leistungskonzept
relative Abweichung

Déampfungsfaktor

Druckverlust-Beiwert

Relaxationszeit
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n [Pas] dynamische Viskositit

MR [Pas] scheinbare oder repréisentative Viskositit
Mefr [Pas] effektive Viskositit

0 [°C] Temperatur

p [kg/m?] Dichte

PF [kg/m?] Dichte Fliissigkeit

pL [kg/m?] Dichte Luft

pM [kg/m3] Dichte Silage/Wasser

Ps [kg/m?] Dichte Silage

pw [kg/m?] Dichte Wasser

T [Pa] Schubspannung

To [Pa] FlieBgrenze

Tw [Pa] Wandschubspannung

Vp [m/s?] repriasentative kinematische Viskositét
® [1/s] Kreisfrequenz

Dimensionslose Kennzahlen

Ar [-] Archimedes-Zahl

BW [-] Bewehrungskennzahl

BWyg [-] erforderliche Bewehrungskennzahl fiir die
Vollbewehrung

CAx [-] Axialkraftbeiwert

CH [-] Mischkennzahl, Homogenisierbeiwert

cr [-] Trombenbeiwert

Ne [-] Newton-Zahl oder Leistungsbeiwert

Re [-] Reynolds-Zahl

Re* [-] nicht Newton’sche Reynolds-Zahl

Re, [-] Partikel-Reynolds-Zahl

Wi [-] Weissenberg-Zahl

sonstige Abkilirzungen

BHKW Blockheizkraftwerke

CMC Carboxymethylcellulose
EEG Erneuerbare Energien Gesetz
FM Feststoffmasse

Seite XIX



Symbole

GPS

k

LVE-Bereich
MO

MSS

NaWaRo

PIV
RUAX-Riihrer”
SP

Getreideganzpflanzensilage

Konstante

linear-viskoelastischer Bereich

Ansatz nach (Metzner & Otto 1957)
Modellstoffsystem

nachwachsende Rohstoffe

Particle Image Velocimetry
RUdislebener-AXialriihrer

Ansatz nach (Sanchez Pérez et al. 2006)
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Kurzfassung

Kurzfassung

Aufgrund der gesetzlichen Rahmenbedingungen und des verstirkten Auftreten von
Rithrwerksausféllen in Biogasanlagen sind viele Firmen, die sich auf den Bau und die
Inbetriebnahme von Biogasanlagen spezialisiert haben, gezwungen an den derzeitigen
Bestandsanlagen umfangreiche Repowering-MalBinahmen durchzufiihren. Oftmals gibt
es jedoch nur sehr wenige oder gar keine Kenntnisse zur Hydrodynamik in solchen An-
lagen, sodass die Auslegung der Rithrwerke auf der Basis von Erfahrungswerten durch-
gefiihrt wird.

Die in dieser Arbeit beschriebenen Fluide gestatten die Betrachtung von stromungs-
technischen Aspekten durch verschiedene Methodiken zur hydrodynamischen Charakte-
risierung zentral geriihrter Biogasanlagen. Drei kritische Aspekte, die beim Betrieb
solcher Anlagen auftreten, finden Betrachtung. Diese sind eine schlechte Durchmi-
schung, Kavernenbildung und das Auftreten von Schwimm- und/oder Sinkschichten.

Im ersten Teil der Arbeit sind die Grundlagen des Biogasprozesses und allgemeine
Aspekte der Riihrtechnik kompakt beschrieben. AnschlieBend wird auf das angewandte
Metzner-Otto-Verfahren zur Ermittlung der Rheologie der Substrate eingegangen. In
diesem Zusammenhang erfolgt die Vorstellung des angewandten Modells zur Darstel-
lung der nicht Newton’schen Reynolds-Zahl. AbschlieBend werden verschiedene
Modelle zur Beschreibung von Kavernenform und —gréfe vorgestellt. Im experimentel-
len Teil erfolgen die Vorstellung der gemessenen Ne-Re-Kurven der genutzten Riihrer
und die daraus abzuleitenden Konstanten. Einen weiteren wichtigen Punkt bilden die
FlieBkurven des betrachteten Substrates. Es zeigt sich ein strukturviskoser Charakter.
Auf der Grundlage der rheologischen Daten wurde eine Xanthan-Losung als Modell-
stoffsystem a verwendet. Durch die Transparenz dieses Fluids eignet es sich fiir die
Durchfiihrung von Mischzeitversuchen. Modellstoffsystem b entsteht durch die Zugabe
von Silage-Partikel zum Modellstoffsystem a. Dieses zweiphasige Fluid diente der Be-
stimmung von Kavernengréf3en. Das Modellstoffsystem ¢ besteht aus getrockneter und
gemahlener Maissilage. Die Skalierung der Partikel ermdglicht die Bestimmung von
Schwimm- und Sinkschichten. Neben der Beschreibung der mit den Modellstoffsyste-
men erzielten Ergebnisse bilden numerische Simulationen fiir den Labormalstab (50 L)
und einer Anlage mit einem Volumen von 1.000 m? einen letzten Schwerpunkt.

Die experimentellen und numerischen Untersuchungen zeigen fiir die derzeit vorhande-

nen Riihrsysteme in zentral geriihrten Anlagen die Neigung zur Schwimmschichtbil-
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dung und es kommt zu einer Ausbildung von Kavernen, diese sind mit den in der Lite-
ratur vorhandenen Modellen zu beschreiben. Aus den gesamten Betrachtungen ergeben
sich Empfehlungen fiir das Repowering von zentral geriihrten Anlagen. Demnach ist
eine solche Riihrergeometrie auszuwéhlen, die bei der eingetragenen Leistung den grof3-

ten Axialschub erzeugt.
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Einleitung

1 Einleitung

Im Rahmen der Energiewende hin zu einer nachhaltigen Nutzung nachwachsender Roh-
stoffe (NaWaRo) spielt fiir die Energiegewinnung neben der Wind-, Solar und Wasser-
energie die Gewinnung von Energie aus Biomasse eine tragende Rolle. Im Jahr 2017
waren in Deutschland insgesamt 9.331 Anlagen mit einer installierten elektrischen Leis-
tung von 4.550 MW vorhanden (Fachverband Biogas e. V. 2018).

Die erneuerbaren Energien machten 2017 bereits 36,2 % am gesamten Bruttoenergie-
stromverbrauch aus. Davon wurde ein Anteil von 14,9 % durch Biogasanlagen bereitge-
stellt (Umweltbundesamt 2018).

Problematisch fiir die Zukunft der Energiegewinnung durch Biomasse ist die Novellie-
rung des erneuerbaren Energien Gesetzes (EEG) im April 2014. Es entstand ein starker
Kostendruck fiir die Betreiber und Planer von Biogasanlagen (Internationales Wirt-
schaftsforum regenerative Energien (IWR) 2014), da im Rahmen dieser Novellierung
die Subventionen fiir die Biomasseenergie stark gekiirzt wurden.

Im Zuge der Erneuerung des EEGs steht neben den stark gekiirzten Subventionen fiir
Biogasanlagenbetreiber die Forderung nach einer verstirkten Flexibilisierung und ver-
besserten Substratausnutzung im Raum. Diesen beiden Forderungen stehen eine zum
Teil erhebliche Schwimmschichtbildung und eine schlechte Durchmischung in beste-
henden Anlagen entgegen.

Neben den Verdnderungen durch die gesetzlichen Vorgaben treten verstdrkt Schiaden
durch verschiedene Ursachen an den Riihrern und den Antrieben in Biogasanlagen auf.
Hauptsichlich sind dies der mangelnde Kenntnisstand der Planer zur Hydrodynamik in
den Anlagen und fahrldssiges Verhalten der Betreiber. Zu diesen Fahrldssigkeiten zih-
len eine stindige Steigerung des TS-Gehaltes oder das Fiittern von Substraten, die im
urspriinglichen Anforderungskatalog nicht enthalten waren.

Die beiden Faktoren Kostendruck und Schédden an den Riihrorganen machen umfang-
reiche Repowering-MaBnahmen erforderlich. Diese Schritte sollen sicherstellen, dass
auch ohne die gegenwirtigen Subventionen ein wirtschaftlicher Betrieb der Anlagen
gewihrleistet werden kann. Eine optimierte Riihrtechnik kann ein Baustein zur Erfiil-
lung der gestellten Forderungen darstellen. Die Problematik besteht nun darin, dass trotz
der bereits langen Nutzung solcher Anlagen kaum verwertbare Untersuchungen zur
Hydrodynamik in geriihrten Biogasanlagen verfiigbar sind. Ziel dieser Abhandlung ist

es, einen Beitrag zur Schaffung von Grundlagen zur hydrodynamischen Auslegung sol-
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cher Anlagen zu leisten. Im Rahmen dieser Arbeit erfolgt auf der Grundlage eines rea-

len Stoffsystems die Beschreibung von Modellstoffsystemen fiir die Betrachtung ver-

schiedener Problemstellungen in Biogasanlagen. Die Nutzung von Modellstoffsystemen

reduziert die Schwierigkeiten, die im Umgang mit biologischen Systemen auftreten.

Dazu gehoren Stabilitdt des Systems, Reproduzierbarkeit der Ergebnisse, optische Zu-

ginglichkeit und auch arbeitsschutztechnische Betrachtungen.

Innerhalb der Arbeit sind die folgenden Fragen zu beantworteten:

Welche FlieBeigenschaften weist ein klassisches Substrat auf?

Wie gut oder wie schlecht ist die Durchmischung in einer solchen Anlage?

Gibt es Methoden Schwimm- und/oder Sinkschichten zu erfassen?

Wenn es Probleme bei der Durchmischung gibt, ist die Homogenisierung zu

verbessern?

Der Ausblick enthilt auf der Grundlage entsprechender Untersuchungen Lésungsvor-

schldge, um die technisch und politisch definierten Ziele zu erreichen.
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2 Stand der Technik

21 Der Biogasprozess

21.1 Grundlagen
Der Biogasprozess ist ein Prozess, der iiberall dort zu finden ist, wo unter Luftabschluss
(anaerob) Biomasse abgebaut wird (Deublein & Steinhauser 2011; Eder 2012; Facha-
gentur Nachwachsende Rohstoffe e. V. (FNR) 2013). An erster Stelle ist der Verdau-
ungstrakt von Wiederkduern zu nennen. Ein weiteres Beispiel fiir das Vorhandensein
eines natiirlich vorkommenden Biogasprozesses sind die sogenannten Irrlichter in Moo-
ren (Sumpfgas).
Die an diesem Zersetzungsprozess beteiligten Mikroorganismen gehoren den Bakterien
und dem Reich der Archaeen (Urbakterien) an. Im Laufe der Vergidrung setzen die Or-
ganismen das Substrat zur Energiegewinnung um, die jedoch aufgrund der anaeroben
Bedingungen gering ist. Zusétzlich entstehen die gasférmigen Hauptprodukte Methan
und Kohlendioxid. Je nach Substrat treten Ammoniak und Schwefelwasserstoff als Ne-
benprodukte auf. Das entstandene Gasgemisch besitzt je nach Ursprung unterschiedli-
che Namen. Bereits genannt wurden Sumpf- und Biogas, weitere Synonyme sind Klar-,
Faul- oder auch Deponiegas. Der nach dem Zersetzen iibrig bleibende feste Riickstand
wird als Giérrest bezeichnet. Als potentielle Substrate dienen eine Reihe von Stoffgrup-
pen wie Kohlenhydrate, Proteine und Fette. Der Prozess der Vergéirung ist dabei in die
vier folgenden Abschnitte zu unterteilen (Eder 2012):

1 Hydrolyse

2 Versduerung (Acidogenese)

3 Essigsdurebildung (Acetogenese)

4  Methanbildung (Methanogenese).
Durch die Zerlegung von langkettigen organischen Molekiilen in der Hydrolyse entste-
hen beispielsweise aus Polysacchariden Oligo- beziehungsweise Monosaccharide. Die
nachfolgende Versduerung fiihrt zur Bildung von kurzkettigen Sduren, zum Beispiel
Propion-, Butter- oder auch Milchsdure, und Alkoholen aus den zuvor gebildeten Ein-
fachzuckern sowie den langkettigen Fettsduren. An diesen ersten beiden Stufen sind in
der Regel eine Reihe von Organismen beteiligt und eine Trennung dieser ist schwierig.
Die Spaltung der vorliegenden Produkte in Essigsdure, Kohlenstoffdioxid und Wasser-
stoff findet im Verlauf der Acetogenese statt. Wichtig ist der Abbau dieser Zwischen-

produkte, da ein zu hoher Essigsdauregehalt und Wasserstoffpartialdruck die acetogenen
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Bakterien hemmen. Geschieht dies nicht, akkumulieren die aus der Verséduerung gebil-
deten Sduren und der Prozess gelangt zum Erliegen. Verantwortlich fiir das Entfernen
der Essigsdure und des Wasserstoffs sind die Archaeen in der vierten und letzten Stufe
der Methanogenese. Es ist zwischen zwei Reaktionswegen zu unterscheiden. Dies sind
der hydrogenotrophe:

CO; + 4H, — CHy -+ 2H,0,

und der acetoklastische:

CH;COO + H —> CH, + CO,.

Von diesen beiden Reaktionswegen ist der letztere der in Biogasanlagen hiufiger Anzu-
treffende (Schieder et al. 2010). Die einzelnen Prozessschritte finden im Allgemeinen
parallel statt. Es ist moglich, die ersten beiden Schritte separat durchzufiihren (zweistu-
fige Anlage). Darauf wird in der Regel jedoch aus Kostengriinden verzichtet.

Die Organismen der dritten und vierten Stufe sind eng miteinander verkniipft
(Synthropie) (Deublein & Steinhauser 2011).

Das pH-Optimum fiir die Hydrolyse und die Versduerung liegt in einem Bereich von
pH=4,7-6,5. In den letzten beiden Stufen ist dieser hoher und befindet sich im Be-
reich von pH = 7,0 - 8,5. Fiir einen optimalen Betrieb in einer einstufigen Anlage ist der
pH-Wert der Essigsdure- und Methanbildung anzupassen (Fachagentur Nachwachsende
Rohstoffe e. V. (FNR) 2013). Neben dem pH-Wert hat die Temperatur einen wesentli-
chen Einfluss auf den Prozess. Drei Temperaturregime sind zu unterscheiden, das
Thermophile mit Temperaturen zwischen 0=45-55°C, das Mesophile mit
0 =30 - 44 °C und der Psychrophile Temperaturbereich. Die Temperaturen sind kleiner
als =30 °C. In der Regel lduft der Prozess bei hoheren Temperaturen schneller ab,
jedoch ist dann die Diversitéit der Organismen nicht sehr hoch, dies fiihrt zu einer Anfal-
ligkeit gegeniiber Temperaturschwankungen. Um die Forderung nach einer hohen Sta-
bilitdt zu erfiillen, wird eine mesophile Fahrweise mit einem entsprechend breiten
Spektrum an Gattungen angestrebt.

Das entstandene Biogas unterscheidet sich in Abhingigkeit vom gewihlten Substrat und
Temperaturregime stark in seiner Zusammensetzung (Tabelle 1).

Das produzierte Gemisch wird in der Regel entweder direkt im Blockheizkraftwerk
(BHKW) verstromt oder in das Erdgasnetz eingespeist. Beide Fille erfordern die Ent-
fernung von Ammoniak, Schwefelwasserstoff und Wasserdampf. Die Anspriiche durch

das Erdgasnetz machen eine zusitzliche Aufbereitung erforderlich (Urban, W. 2009).
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Hierzu gehort insbesondere die Entfernung des Kohlendioxids durch Druckwechsel-

adsorbtion, Druckwasserwésche oder Membrantrennverfahren.

Tabelle 1: Typische Bereiche fiir die Anteile der Komponenten fiir die Zusammensetzung von
Biogas nach (Wollauer 2007)

Komponente Anteil [%]
Methan 40-75
Kohlenstoffdioxid 25-55
Stickstoff 0-5
Sauerstoff 0-2
Wasserstoff 0-1
Ammoniak 0-1
Schwefelwasserstoff 0,005 -10,5
Wasserdampf 0-10

Obwohl der Prozess in der Natur weit verbreitet ist, hat der Mensch sich ihn erst relativ
spat zunutze gemacht (Deublein & Steinhauser 2011). Der Beginn der Nutzung ist im
19. Jahrhundert mit der Nutzung von Klérgas fiir Gaslaternen zu finden. Ein erster gro-
Ber Sprung in der Nutzung von Klérgas ist in den dreifliger Jahren mit den Autarkie-
bestrebungen des 3. Reiches zu finden. Das Gas wurde vor allem zum Beheizen und als
Treibstoffersatz verwendet. Nach dem zweiten Weltkrieg zeigten insbesondere die Ver-
suche von Karl Imhoff, dass Kuhmist bedeutend mehr Methan liefert als Klirgas (Deub-
lein & Steinhauser 2011), sodass es zwar einen weiteren Aufschwung gab, jedoch
konnte sich die Biogasanlage in den fiinfziger Jahren nicht gegen das relativ billige
Erdél und Erdgas durchsetzen. Mit den Olkrisen in den siebziger Jahren erlebte der Bau
von Biogasanlagen einen erneuten Aufschwung, der jedoch in den achtziger Jahren mit
dem Fall der Olpreise wieder gedimpft wurde. Der niichste groBe Biogasboom entwi-
ckelte sich zum Anfang des 21. Jahrhunderts mit seinem vorldufigen Hohepunkt im
Jahre 2013. Dieser wurde mit dem Ausbau der erneuerbaren Energien und der Zielver-
einbarung der europdischen Union zur Reduktion der Treibhausgase forciert (Wilke
2013). Insbesondere in dieser Zeit nahm der Bau von Anlagen zu, die mit nachwach-
senden Rohstoffen beschickt werden. Als Energiepflanze an erster Stelle ist der Mais zu
nennen. Jedoch fiihrte der je nach Region unterschiedlich starke Anbau dieser Pflanzen
zu einer gefiihlten ,,Vermaisung* der Landschaften, wie Zeitungen zu berichten wussten
(Daller 2011; Janzing 2012; Schierack 2012; Maurin 2013). Dies und eine Geruchsbe-

lastigung fiihrten zu einer gesunkenen Akzeptanz von Biogasanlagen in der Bevolke-
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rung (Ehrenstein et al. 2012). Dennoch ist Mais immer noch ein wichtiges Substrat. Im
Jahr 2013 betrug der massenbezogene Anteil der NaWaRo an allen eingesetzten Subs-
traten circa 48 %, davon waren rund 73 % Maissilage (Fachagentur Nachwachsende
Rohstoffe e. V. (FNR) 2015). Der Grund dafiir ist darin zu sehen, dass die Maissilage
von allen Substraten den hochsten Ertrag mit Vy =200 m*/tpy liefert (Fachagentur
Nachwachsende Rohstoffe e. V. (FNR) 2015). Je nach eingesetztem Substrat kann in
industrielle oder landwirtschaftliche Biogasanlagen unterschieden werden. Landwirt-
schaftlichen Biogasanlagen werden in erster Linie mit Giille, Mist, Erntereststoffen oder
Energiepflanzen betrieben. Demgegeniiber werden in industriellen Anlagen Riickstidnde

der Nahrungsmittelindustrie, Schlachtabfille, Fette oder Glycerin verwendet.

2.1.2 Durchmischung in Biogasreaktoren

Der Durchmischung in Biogasanlagen kommt eine Reihe von wichtigen Aufgaben zu.
Sie soll fiir den Ausgleich von pH-, Temperatur-, und Substratgradienten sorgen und
eine Sedimentation (Sinkschicht) oder ein Aufschwimmen des Substrates (Schwimm-
schicht) verhindern (Stafford 1982; Leutner 2013). Die Erfiillung dieser Aufgaben soll
mit einem besonders geringen Leistungseintrag von unter P/V =10 W/m? erfolgen
(U. S. Environmental Protection Agency 1987). Somit soll eine Schadigung der Bio-
zonose durch eine zu starke Riihrintensitit vermieden und der Anteil der Rithrwerke am
Eigenenergiebedarf gering gehalten werden. Dieser kann nach Anlagentyp zwischen
30 % und bis zu 54 % betragen und ist nach der Peripherie fiir das BHKW der zweit-
groBte Energieverbraucher (Dachs & Rehm 2006).

Im Laufe von Entwicklung, Nutzung und Bau von Biogasanlagen haben sich verschie-
dene Durchmischungstechniken durchgesetzt. Die wichtigsten Bauformen sind in
Abbildung 1 dargestellt. Circa 60 % der deutschen Anlagen sind mit Tauchmotorriihr-
werke ausgertiistet (Johann Heinrich von Thiinen-Institut (vTI) / Institut fiir Agrartech-
nologie und Biosystemtechnik 2009). Die flachen Behilter besitzen bei Fiillh6hen von
bis zu H=6 m einen Durchmesser im Bereich von D = 10 — 15 m. Die Riihrerdurch-
messer variieren von d =300 - 2100 mm (Springer 2011). In den meisten Féllen sind
innerhalb des Behilters zwei bis drei Motoren angebracht. Insbesondere bei hochfest-
stoffbeladenen Substraten kommen Paddelriihrwerke zum Einsatz. Weitere Verfahren
sind die pneumatische Durchmischung, das Umpumpen des Substrates oder eine
Durchmischung durch exzentrisch angeordnete Riihrer. Zentralgeriihrte Anlagen sind
mit 6 % aller Anlagen selten, obwohl dieser Typ im direkten Vergleich mit den alterna-

tiven Modellen einen niedrigen spezifischen Energieverbrauch aufweist (Eder 2012).
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Zudem ist nur ein Rithrwerksmotor vorhanden, dieser befindet sich auB3erhalb des Gér-
behilters und ist fiir Wartungsarbeiten leichter zu erreichen und dem aggressivem Me-
dium nicht direkt ausgesetzt (Verringerung des Verschleilles). Durch eine Montage der
Tauchmotoren im Behilter konnen Kiihlprobleme entstehen, diese liegen bei einer
Montage auBerhalb nicht vor. Ein wesentlicher Nachteil sind die hohen Investitions-
kosten fiir eine solche Anlage, da eine feste Decke fiir die Montage des Rithrwerks un-
abdingbar ist. Oftmals wird bei dieser Bauart eine Neigung zur Schwimmschichtbildung
in den Randzonen angegeben (Postel et al. 2009). Das Volumen zentral geriihrter Gér-
behilter kann bis zu V = 5.000 m? betragen. Der Behilterdurchmesser liegt im Bereich
von D =16 m bei einer durchmesserbezogenen Fiillhohe von H/D = 1,00 - 1,30. Das
dimensionslose Riithrerdurchmesserverhéltnis betragt gewohnlich d/D = 0,20 - 0,25. Die
eingesetzten zwei- oder dreifliigeligen Riihrer besitzen demnach einen Durchmesser von
bis zu d =4 m. Die Stufenanzahl betrédgt {iblicherweise zwei bis drei. Die eingestellten
Drehzahlen um N =20 RPM fiithren zu der Bezeichnung Langsamldufer fiir solche
Rithrwerke. Im Vergleich dazu konnen die Drehzahlen fiir Tauchmotoranlagen bis zu

N =300 RPM betragen.

(=) =)
e, ) ::]:[}E
>0 I —
Exzentrische Tauchmotorrithrwerk Zentral geriihrte
Anordnung Anlage
C{— |
(T __
1
Paddelriihrwerk Langachsrithrwerk Umpumpen

Abbildung 1: Durchmischungstechniken in Biogasanlagen nach (Eder 2012)

Neben den verschiedenen Durchmischungstechniken haben sich auch unterschiedliche
Betriebsmodi entwickelt. Es gibt kontinuierlich geriihrte und intervallartig geriihrte An-

lagen. Dies geschieht mit dem Ziel der Energieeinsparung. Aus der Literatur lassen sich
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anhand der folgenden Einflussfaktoren Empfehlungen fiir die Auswahl geeigneter
Rithrwerke ableiten (Deerberg et al. 2009; Kissel et al. 2014):

e Volumen und Art des Géirbehilters

e FEigenschaften, Ort der Substratzugabe und Fiillstand

e FEinsatzzweck und —ort des Riihrwerks

e Jihrliche Betriebsstunden

e Anschaffungs-, Instandhaltungs- und Ausfallkosten, Service- und Garantieleis-

tungen des Herstellers
e Montage- und Wartungsfreundlichkeit

e Flexibilitdt und Umfang der Regelungsmoglichkeiten
2.2 Grundlagen der Riihrtechnik

2.21 Leistungskennzahl
Der Riihrkessel ist einer der wichtigsten und vielseitigsten verfahrenstechnischen Appa-
rate. Er findet Anwendung als Vorlagebehélter, Lagertank oder Reaktor in der chemi-
schen und pharmazeutischen Industrie sowie in der Biotechnologie. Die Aufgabenstel-
lungen, die zu bewiltigen sind, lassen sich unter den folgenden Gesichtspunkten zu-
sammenfassen (Liepe et al. 1998):
e Homogenisieren zweier ineinander 19slichen Fliissigkeiten
e Dispergieren zweier nicht ineinander 16slichen Fliissigkeiten, bzw. das Einbrin-
gen von Gas in eine Fliissigkeit (z.B. Sauerstoff in aeroben Prozessen)
e Suspendieren (Aufwirbeln von Partikeln) zum Beispiel bei der Anwesenheit ei-
nes festen Katalysators oder bei Kristallisationsprozessen
e Problemstellungen der Warmezu- und —abfuhr.
Im Biogasprozess spielen insbesondere das Verteilen des Substrates und die Vermei-
dung von Schwimm- und Sinkschichten eine wichtige Rolle. Daneben ist primér in den
Wintermonaten auf eine addquate Warmezufuhr zu achten, da insbesondere thermophile
Anlagen empfindlich auf Temperaturschwankungen reagieren.
Ein wesentlicher Punkt fiir die Auslegung des Riihrapparates ist die bendtigte Riihr-
leistung P. Die Berechnung ist mit Gleichung (2-1) gegeben:
P=Ne-p-N3-d°. (2-1)
Die Dichte p des Mediums, insbesondere die Drehzahl N und der Durchmesser d besit-
zen eine entscheidende Rolle. Die Bestimmung der erforderlichen Leistung kann auch

aus dem Drehmoment M und der Drehzahl erfolgen:
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P=2m-N-M. (2-2)
Die Newton-Zahl Ne oder auch Leistungsbeiwert (engl.: power number) ist eine dimen-
sionslose Kennzahl, die von der Geometrie des Riihrers, der Art der Bewehrung und der
Reynolds-Zahl abhéngig ist (Liepe et al. 1998). Die Reynolds-Zahl Re ist durch die
Gleichung (2-3) definiert:

Re = ”"f"’. (2-3)

Allgemein gibt sie das Verhéltnis zwischen Tréigheits- und Zahigkeitskrdften an. Mit
Hilfe der Reynolds-Zahl sind drei Stromungsregime zu unterscheiden:

a) Im Bereich, in dem Ne - Re = konstant gilt, liegt eine laminare Stromung vor (in
der Regel bei Re < 10). Es dominieren die Viskosititskréfte, die Bewehrung hat
keinen Einfluss auf die Newton-Zahl (Liepe et al. 1998). Bei sehr wandgéngigen
Riihrern (Wendel, Anker) kann auch noch bis Re = 1.000 eine laminare Stro-
mung vorhanden sein.

b) Im vollturbulenten Bereich, je nach Riihrertyp ab Re =10.000 ... 50.000, han-
delt es sich bei der Newton-Zahl um eine Konstante. Die Viskositit n verliert ih-
ren Einfluss und es dominieren ausschlieBlich die Triagheitskréfte (Druckkrifte).

¢) Der Ubergangsbereich befindet sich zwischen diesen beiden Abschnitten. Hier
sind sowohl die Druckkrifte als auch die Zihigkeitskrifte relevant. Jedoch
nimmt der Einfluss letzterer mit steigender Reynolds-Zahl ab.

Der Verlauf der Ne-Re-Kurve ldsst sich fiir viele Riithrer durch die folgende Gleichung

ndherungsweise beschreiben:

Ne=%emyc (2-4)

Re

Diese vereinfachte Darstellung der Leistungscharakteristik stellt die Realitét flir ausge-
wéhlte Riihrer bis auf ein leichtes Unterschwingen beim Scheibenriihrer sehr gut dar
(Abbildung 2). Die Newton-Zahl eines unbewehrten Systems (ohne Stromstorer) ist
unter gleichen Einbaubedingungen kleiner als die eines Systems mit Stromstorern.
Durch das Fehlen von Stromstorern wird die Fliissigkeit in Rotation versetzt und die
angreifenden Krifte (Zentrifugalkraft und Gewichtskraft) verformen die Oberflache, es
kommt zur Trombenbildung (Kraume 2012). Diese ist oftmals unerwiinscht, da der
Lufteintrag aufgrund der fehlenden Wasserlagerung des Riihrorgans zu Unwuchten fiih-
ren kann (Zlokarnik 1999). In diesem Fall ist durch die vorhandene Dichteédnderung
neben der Reynolds-Zahl auch die Froude-Zahl Fr zu beriicksichtigen (Liepe et al.
1998):
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2,
Fr= ”g a (2-5)

Die Froude-Zahl beschreibt das Verhiltnis von Tragheits- zu Scherkriften. Sie ergibt
sich aus der Drehzahl N, dem Riihrerdurchmesser und der Erdbeschleunigung g. Mit
dieser Kennzahl konnen Oberflachenphédnomene beschrieben werden. Ein Beispiel ist
die Messung der kritischen Drehzahl, bei der die Trombe den Riihrer erreicht. Ein wei-
terer Punkt ist die Beschreibung der Absaugung einer zweiten leichteren Phase von der
Oberfldache (Liepe et al. 1998).

In diesem Fall wird oft eine modifizierte Gleichung genutzt:

N%2d p
Fr = r—. 2-6
Ry (2-6)
Hierbei gibt Ap die Dichtedifferenz zwischen den beiden Phasen an.
1000,00 \
----- Scheibenriihrer
— Propeller unbewehrt
= - Propeller
100,00 \ ==-6x45° SBR E
N
Ne, = Anker
N,
AN \
10,00
T
z
1,00
0,10
0,01
1 10 100 1000 10000 100000 1000000

Re [-]

Abbildung 2: Darstellung der Newton-Zahl in Abhéngigkeit von der Reynolds-Zahl fiir einige
ausgewdhlte Riihrer nach (Zlokarnik 1999)

Fiir die Beschreibung der Partikelbewegung ist die Archimedes-Zahl Ar wichtig:

3
Ar=2% .22 (2-7)

v2 p
Eine Interpretation dieser Kennzahl ist das Verhiltnis der Anderung der Gewichtskraft

(durch die Auftriebskraft) zur Reibungskraft. Je groBer die Archimedes-Zahl ist
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(Ar>>1), umso schneller sinken die Partikel ab. Je kleiner diese Kennzahl ist

(Ar << 1), desto starker neigen die Partikel zum Aufsteigen.

2.2.2 Mischkennzahl
Die als Mischen oder Homogenisieren zweier ineinander loslicher Komponenten be-
zeichnete Operation stellt eine wichtige Aufgabe im Riihrapparat dar. Verschiedene
Riithrorgane haben je nach Stromungsregime ein unterschiedliches Homogenisier-
vermoOgen. Mischzeitversuche dienen zur Charakterisierung des Vermischungs-
verhaltens von Riihrern. Es existieren eine Reihe von Methoden zur Ermittlung, hdufig
finden die Sondenmethode und die Methode des letzten Farbumschlags Verwendung
(Hiby 1979). Es ist jedoch zu beachten, dass Sonden immer als Einbauten zu betrachten
sind und einen Einfluss auf die Stromung im Riihrapparat und somit auf die Leistungs-
aufnahme und die Durchmischung besitzen (Wollny 2010). Fiir unbewehrte Behélter ist
auf die Methode des letzten Farbumschlags zuriickzugreifen, wenn eine optische Zu-
ginglichkeit vorliegt. Zur Messung der Mischzeit wird eine chemische Farbreaktion
genutzt. Die beiden am haufigsten angewendeten Farbreaktionen sind (nach GVC-
Fachausschuss “Mischvorginge” 1997; in Kraume 2006):

e die Neutralisation von Natronlauge mit Chlorwasserstoffsdure und Phenol-

phtalein als Indikator (Sdure-Base-Reaktion);
e das Entfarben von lodkaliumiodidlosung mit einer Thiosulfatlosung (Redoxre-
aktion).
Anders als Sondenmethoden sind Farbreaktionen in der Lage, Totzonen beziiglich der
Durchmischung sichtbar zu machen (Mavros 2001).
Bei der Realisierung solcher Untersuchungen ist die farbige Komponente vorzulegen
und anschlieBend der Behilterinhalt durch die Zugabe der zweiten Komponente zu ent-
farben. Die Mischzeit ty ist die Zeit, die zur kompletten Entfairbung des Behilterinhaltes
erforderlich ist. Die Multiplikation mit der Drehzahl ergibt die dimensionslose Misch-
kennzahl cy:
cy =ty N. (2-8)

Diese Kennzahl ist fiir den turbulenten Bereich eine Konstante, unabhingig vom Mal-
stab und somit gut fiir die Auslegung eines Riihrapparates geeignet. Mischkennzahlen
liegen fiir klassische bewehrte Riihrer im turbulenten Stromungsregime im Bereich von
20 bis 50 (Liepe et al. 1998). Fiir das Vorliegen einer laminaren Strdémung steigt sie mit
sinkender Reynolds-Zahl an. Bei sehr kleinen Reynolds-Zahlen treten héufig Misch-

probleme auf, welche zum Beispiel Totzonen oder Ringwirbelbildung sein kénnen
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(Henzler 1978). Die einfache Durchfiihrbarkeit der Versuche liefert schnelle Ergebnisse
und Hinweise auf Probleme. Dadurch besitzt diese Kennzahl neben dem Leistungsbei-
wert eine grofle Bedeutung.
Die Mischkennzahl gibt an, wie viele Umdrehungen erforderlich sind, um eine vorge-
gebene Mischgiite zu erreichen (Kraume 2012):

M=1-56. (2-9)
Hierbei ist 6 die relative Abweichung von der Endkonzentration. Haufig wird die
Mischkennzahl mit einer Mischgiite von 95 % ermittelt. Eine Umrechnung der Misch-

kennzahlen auf verschiedene Mischgiiten ist durch (Henzler 1978) beschrieben:

Mz 1+ 0,56 log (0'_05)_ (2-10)

(N-tg)1-0,05 8

2.2.3 Axialkraftbeiwert
Die Axialkraft kann mit Hilfe des dimensionslosen Axialschubs cax, der Dichte des
Fluids, der Drehzahl und des Riihrerdurchmessers bestimmt werden:

Fiy = Cay - p - N?-d*. (2-11)
Diese Axialkraft ist fiir axial fordernde Riihrer in erster Ndherung gleich dem eingetra-
genen Impulsstrom I (Liepe et al. 1998):

Fuy = Ip. (2-12)
Der Impulsstrom ist entscheidend fiir den Zirkulationsvolumenstrom und damit fiir die
Stabilitdt von Mehrphasenstromungen (Liepe et al. 1998). Die Bestimmung der Axial-
kraft erfolgt liber eine Wagemethode. Ausgangspunkt ist die Annahme, dass die Druck-
unterschiede der Anderung der Gewichtskraft im System gleichsetzbar sind. Der gesam-
te Behilter ist fiir eine Messung auf einer Waage positioniert und die Anderung der
Gewichtskraft wird bei Anderung der Drehzahl ermittelt. Durch Gleichsetzen der Ande-
rung der Gewichtskraft mit der Axialkraft ist der Axialkraftbeiwert berechenbar (Foit et
al. 2013). Fiir den RUAX-Riihrer” gibt (Liepe et al. 1998) einen Wert fiir den bewehr-

ten Zustand von cax = 0,30 an.

2.2.4 Trombenbeiwert

Neben dem Axialkraftbeiwert spielt insbesondere fiir unbewehrte Systeme auch der

Trombenbeiwert eine Rolle (Liepe et al. 1998):

‘h
e = L0 (2-13)

Bei Kenntnis des Trombenbeiwertes ist mit der Definition die Trombentiefe abschétz-

bar, sodass ein Durchschlagen der Lufttrombe bis zum Riihrer vermeidbar ist. Die Glei-
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chung (2-13) leitet sich aus der Froude-Zahl ab. Detaillierte Modelle zur Trombentiefe

fiir verschiedene Riihrertypen sind durch (Zlokarnik 1971) gegeben.
2.3 Rheologie

2.3.1 Grundlagen der Rheologie
Die Viskositdt n wird im Allgemeinen als das Vermdgen interpretiert, einer Formverin-
derung Widerstand zu leisten. Fiir die Herleitung der dynamischen Viskositit wird klas-
sischerweise die Couette-Stromung (Abbildung 3) herangezogen.
A (Flache)
w =w, (bewegte Wand)

w =0 (feste Wand)

Abbildung 3: Couette Stromung mit ausgebildetem Geschwindigkeitsgefille in einem Fluid
zwischen einer festen und einer bewegten Wand der Flidche A mit einer Kraft F und der entspre-
chend resultierenden Geschwindigkeit wy. In Abhidngigkeit von der Entfernung z von der festen
Wand ergibt sich eine Geschwindigkeit w = f(z)

Bei dieser Stromungsform bildet sich durch die Bewegung einer Wand mit einer kon-
stanten Geschwindigkeit iiber eine stehende Wand in dem Fliissigkeitsfilm mit der
Dicke s zwischen den beiden Platten ein Geschwindigkeitsgefélle aus. Daraus ergibt

sich die Schubspannung t aus der angreifenden Kraft und der Fliache A der Platte:

T="=, (2-14)

T ist proportional zum Geschwindigkeitsgradienten, der allgemein als Scherrate oder

auch als Deformation bezeichnet wird:

Y —y . (2-15)

Die Proportionalititskonstante zwischen diesen beiden Grofen ist die dynamische Vis-
kositét n. Daraus ergibt sich das Newton’sche Fliegesetz:

T=1n"Y. (2-16)
Diese Gleichung gilt jedoch nur fiir Fluide, bei denen die Viskositdt nur von dem Druck

und der Temperatur abhingig ist. In vielen Anwendungsfillen der Lack- und Farbin-
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dustrie sowie Lebensmittel- und Biotechnologie ist die Viskositdt zusdtzlich von der
Dauer und der Intensitit der Scherung abhingig. Die wichtigsten Ansdtze fiir die Be-
schreibung dieses Verhaltens sind der Potenzansatz nach Ostwald und de Waele:

T=K-y" (2-17)
und die Erweiterung, die Herschel-Bulkley-Beziehung:

T=1+ K -y™ (2-18)
K ist der Konsistenzfaktor und n der FlieBindex. Die FlieBgrenze 1, ist die Mindest-
schubspannung, die aufzubringen ist, damit der Stoff zu flieBen beginnt. Existiert keine
FlieBgrenze und ist der FlieBindex n=1 geht die Gleichung (2-18) in die Gleichung
(2-16) iiber. Der FlieBindex n beschreibt das Abweichen vom Newton’schen Verhalten.

Demnach ist ein Unterscheidung in drei Fille (Abbildung 4) notwendig.

= 1 n< 1 n> 1
Nevr;tonisch Strukturviskos dilatant
scherverdiinnend flieBverfestigend
T T .
A Y y p
N n n
14 % 7

Abbildung 4: Schematische Darstellung der Flie- und Viskositatskurven fiir die drei Unter-
scheidungsfille fiir den Potenzansatz nach Ostwald und de Waele

Der beschriebene Fall des Newton’schen Verhaltens (n = 1). Der Fall, dass n <1 ist und
die Viskositdt mit steigender Scherrate abnimmt. Es handelt sich dann um ein struktur-
viskoses oder scherverdiinnendes Fluid. Mit steigender Scherrate richten sich die Mole-
kiile in der Strdmung aus (sie ordnen sich) und somit sinkt die Viskositit. Polymerlo-
sungen weisen ein solches Verhalten auf. Im dritten Fall ist der FlieBindex groBer als
eins (n>1). Es wird von einem dilatanten oder auch scherverdickendem Medium ge-
sprochen. Bei Sand-Wasser-Gemischen wird durch eine zunehmende Belastung das
Wasser zwischen den Partikeln verdriangt, wodurch sich die Reibung erhoht und somit

die Viskositit. Ein weiteres bekanntes dilatantes Gemisch ist eine Stirke-Wasser-
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Suspension (Mezger 2012). Im Zusammenhang mit nicht Newton’schen Medien wird
von einer scheinbaren oder reprasentativen Viskositdt ng gesprochen:

me =K 73 (2-19)
Die représentative Scherrate yg ist bei einem Rheometer mit der Messkorperkonstante
nach Gleichung (4-7) zu ermitteln. Ein weiteres hiaufiges Model fiir die Beschreibung
des FlieBverhaltens ist der Ansatz nach Bingham:

T=Ty+1n"7. (2-20)
Nach dem Uberschreiten der FlieBgrenze nimmt die Schubspannung proportional zur
Scherrate zu. Neben diesen existieren fiir das Beschreiben der FlieBeigenschaften eine
Reihe weiterer Ansétze z. B. nach Casson oder Carreau (Mezger 2012).
Bei einem zeitabhéngigen Verhalten der Viskositdt sind zwei Fille zu unterscheiden,
die sogenannte Thixotropie und das rheopexe Verhalten. Im Falle der Thixotropie
nimmt die Viskositét bei gleichbleibender Beanspruchung mit zunehmender Dauer der
Scherung ab, bei der Rheopexie nimmt sie zu. Nach Wegnahme der Belastung kehren
die Fluide in Thren Ausgangszustand zuriick. Ein bekanntes Fluid mit thixotropen Ver-
halten ist Ketchup (Mezger 2012).
Die bisher vorgestellten Betrachtungen gingen von rein viskosen Fluiden aus, die Prob-
lematik besteht jedoch darin, dass insbesondere hochviskose Fluide auch einen elasti-
schen Anteil aufweisen (Mezger 2012). Dieser Effekt kann von der Zeit, der Tempera-
tur und der Frequenz, d. h. von der zeitlichen Anderung der Belastung, abhiingig sein.
Durch den elastischen Anteil vermag sich das Fluid in Grenzen reversibel zu verformen.
Die Kombination der elastischen und viskosen Anteile wird vereinfacht durch die Er-
satzkorper Feder und Dampfungszylinder dargestellt. Die beiden bekanntesten Ersatz-
schaltbilder sind die Reihenschaltung (Maxwell-Koérper) und die Parallelschaltung
(Kelvin-Korper) dieser beiden Korper (Abbildung 5). Wird ein Kelvin-Korper gedehnt,
dann begrenzt der Zylinder die Dehnung. Nach der Entlastung des Fluids, erreicht es
durch die Feder den Zustand vor der Verformung. Es gibt ein zeitabhidngiges Flieen
und eine begrenzte, reversible Verformung gemifl dem Hook'schen Gesetz. Beim
Maxwell-Korper verformt sich die Feder bei Belastung sofort und anschlieBend wird
der Zylinder bewegt. Bei Wegnahme der Belastung bleibt der Zylinder in seiner Positi-
on, die Feder nimmt jedoch ihren Ausgangszustand an. Demzufolge ist eine unbegrenz-
te, irreversible Verformung, aber auch ein zeitunabhingiger reversibler Anteil vorhan-

den.
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Kelvin-Ké&rper Maxwell-Korper

Abbildung 5: Schematische Darstellung des Maxwell- und des Kelvin-Korpers mit Feder und
Déampfungszylinder

Eine wichtige dimensionslose Kennzahl im Zusammenhang mit der Viskoelastizitét

eines Stoffes ist die Weissenberg-Zahl (Wi):
Ny
—.

Wi = (2-21)
Sie beschreibt das Verhéltnis zwischen den viskoelastischen und den elastischen Antei-
len durch das Verhéltnis der 1. Normalspannungsdifferenz und der Schubspannung
(2-22):

Ny = Tyx — Tyy. (2-22)
Eine weitere Berechnung ist liber die Relaxationszeit A und die Drehzahl des Rheome-
ters Nr vorhanden:

Wi = Ng - A (2-23)
Fiir die mathematische Beschreibung des elastischen und viskosen Anteils eines Fluids
wird der komplexe Schubmodul G~ verwendet. Dieses Schubmodul setzt sich zusam-
men aus dem Speichermodul G* und dem Verlustmodul G™'. Der Speichermodul be-
schreibt die Energie, die nach der Deformation im Kdorper gespeichert ist und eine voll-
stindige Riickdeformation ermdoglicht. Der Verlustmodul ist der Teil der Energie, der
benotigt wird, um die Probe zu deformieren, sie ist daher nach dem Entlasten der Probe
in Warme dissipiert. Der Quotient aus G** und G* wird als Ddmpfungsfaktor tand be-

zeichnet:
tand = % (2-24)

Ist der Speichermodul im Vergleich zum Verlustmodul sehr klein, handelt es sich um

ein klassisches Newton’sches Fluid. Bei den ideal-elastischen Festkorpern ist der Ver-
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lustmodul sehr viel kleiner als der Speichermodul. Den Ubergang zwischen diesen bei-
den Gruppen bilden die viskoelastischen Materialien. Diese weisen einen messbaren
Speichermodul sowie einen messbaren Verlustmodul auf. Falls in diesem Bereich der
Speichermodul grofBer ist als der Verlustmodul, ist es ein Feststoff, andernfalls handelt
es sich um eine Fliissigkeit.

Fiir die Ermittlung der Module sind Oszillationsmessungen durchzufiihren. Sie bestehen
aus den zwei Teilmessungen Amplitudentest (oder auch Amplituden-Sweep) und Fre-
quenz-Sweep. Beim Amplitudentest wird die Deformation erhoht, die Frequenz des
Auslenkens bleibt jedoch konstant. Eine Umrechnung der Deformation in die Scherrate
ist mit Hilfe der Kreisfunktion verfiligbar:

Y =VYa w. (2-25)
Diese Versuche dienen in erster Linie der Festlegung des linear-viskoelastischen Be-
reichs (LVE). In diesem Bereich weisen sowohl G" als auch G™ einen konstanten Wert
auf. Der anschlieende Frequenz-Sweep ist bei einer Amplitude durchzufiihren, die im

LVE-Bereich liegt.

2.3.2 Ermittlung der Viskositat
Fiir die Bestimmung der Viskositit gibt es verschiedene Messmethoden. Fiir einfache
Anwendungen in der Prozesskontrolle sind hédufig relative Messungen wie der Auslauf-
becher oder das Kugelfallviskosimeter im Einsatz. Die jedoch weit wichtigere Gruppe
sind die Messgerite, die absolute Messungen durchfiihren. Hierzu gehoren die Kapillar-
viskosimeter (Rohrviskosimeter) und die Rheometer (Mezger 2012).
Die Problematik bei Biogassubstraten besteht in der Mehrphasigkeit mit faserigen Be-
standteilen. Diese Fasern erreichen Lingen von mehreren Zentimetern. Bei Messspalten
von wenigen Millimetern ist eine Messung solcher Stoffsysteme nicht gegeben, da die
PartikelgrofBe 1/10 von der Spaltweite betragen soll (Mezger 2012). Messungen mit dem
klassischen Rheometer sind nur mit speziellen Messsystemen, wie einem auf 20 mm
vergroBerten Ringspalt durchfiihrbar (Tiirk et al. 1987).
Das Riihrerviskosimeter (Jr et al. 1997; Biswas et al. 2002) basiert zumeist auf dem
Ansatz von (Metzner & Otto 1957). Die Ermittlung der Scherrate und der Schubspan-
nung erfolgt wie bei allen Rotationsmessungen mit dem gemessenen Drehmoment und
der eingestellten Drehzahl. Im laminaren Bereich gilt:

Yr = Cuo " N. (2-26)
Fiir die Bestimmung rheologischer Daten mit Hilfe dieses Verfahrens sind mehrere

Schritte erforderlich (Tabelle 2).
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Tabelle 2: Ablaufplan fiir die Durchfiihrung des Verfahrens nach (Metzner & Otto 1957) zur

Ermittlung der Viskosititsfunktion fiir ein unbekanntes nicht Newton’sches Fluid

Schritt Schematische ~ Fluid Relevante
Darstellung Gleichung
Ermittlung der Leistungs- 4 Newton’sches Ne — Clam
kurve fiir den laminaren Fluid €= Re
Bereich 2
L ——
Re
Ermittlung der Leistungs- 4 Bekanntes Re = Clam
beiwerte nicht €= Ne
2 Newton’sches N-D%-p
Fluid A R="Re
Re >
Ermittlung der Viskositits- 4 Bekanntes nr =K-y*?!
funktion nicht
= Newton’sches
\ Fluid A
—)
7
Ermittlung der Konstante 1 Bekanntes Y =Cmo - N
nach (Metzner & Otto nicht
1957) z Newton’sches
Fluid A
e —
¥
Ermittlung der Leistungs- 1 Unbekanntes
beiwerte nicht
o Newton’sches
- Fluid B
Re” >
Ermittlung der Viskositéts- * Unbekanntes ~ ng = K-y"?
kurve nicht
) Newton’sches
= Fluid B

Y

In einem ersten Schritt ist fiir den gewéhlten Riihrer die Newton-Reynolds-Kurve in
einem bekannten Newton’schen Fluid zu ermitteln. Aus dieser Kurve erfolgt die Be-
stimmung der laminaren Konstante (Abschnitt 2.2.1). Im zweiten Schritt sind die Leis-

tungsmessungen flir ein nicht Newton’sches Fluid A durchzufiihren.
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Die Reynolds-Zahl und somit auch die scheinbare Viskositit kann mit Hilfe der lamina-

ren Konstanten berechnet werden (Herleitung sieche Anhang 11.1):
_ 2mM
- N-Cpapm'd3 )

ks (2-27)

Parallel dazu ist fiir dieses nicht Newton’sche Fluid A mit Hilfe eines Rheometers die
FlieBkurve zu messen (Schritt 3). Im darauf folgenden Arbeitsgang ist die Drehzahl
iiber die Scherrate aufzutragen. Dieser Zusammenhang ergibt sich aus den beiden
vorangegangenen Schritten, da zu jeder Drehzahl durch die Reynolds-Zahl eine Visko-
sitdt zugeordnet ist und durch die Viskositétsfunktion zu jeder Viskositét eine Scherrate.
Die Proportionalitidtskonstante zwischen Scherrate und Drehzahl ist die Metzner-Otto-
Konstante (Metzner & Otto 1957). Mit diesen Vorarbeiten ist die Viskosititsfunktion
fiir unbekannte nicht Newton’sche Medien bestimmbar. Es ist darauf zu achten, dass die
Randbedingungen (Riihrerart, Einbaubedingungen) gleich bleiben. Durch die Leis-
tungsmessung im nicht Newton’schen Fluid B kann die Viskositét in Abhéngigkeit der
Drehzahl (Schritt 5) bestimmt werden und durch die Metzner-Otto-Konstante ist die
Scherrate ermittelbar (Schritt 6). Daraus ergibt sich fiir das unbekannte Fluid die Visko-
sitaitsfunktion. Fiir eine bessere Unterscheidung von der Reynolds-Zahl bei
Newton’schen Fluiden wird die nicht Newton’schen Reynolds-Zahl mit einem Stern
gekennzeichnet.

Neben diesem Drehzahlansatz gibt es die Leistungsansdtze. Die Viskositét wird bei die-
sen Ansidtzen ausschlieflich aus der gemessenen Leistung berechnet (Henzler 2007).
Der bekannteste Vertreter ist der Ansatz nach Henzler und Kauling (Henzler 2007).
Dieser Ansatz erfordert ebenfalls eine experimentelle rithrerspezifische Konstante L. Im
laminaren Fall geht die Gleichung (2-28) formal in die Gleichung (2-26) iiber.

Mit Hilfe des FlieBgesetzes nach Ostwald und de Waele (2-17) ergibt sich fiir die repra-
sentative Scherrate die Gleichung (2-29) und fiir die kinematische Viskositit die Glei-
chung (2-30).

: (@)
)/sz'[;'DT'Ne'Re - N; (2-28)
D
1
P\n+1
Vp = Lism <—) : (2-29)
K
1-n
) (E)H—Ln n+1
vp = |5 PL _ (2-30)
pV
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Dieser Leistungsansatz wurde in modifizierter Form fiir die Entwicklung eines Propeller
Viskosimeters verwendet (Reviol et al. 2014).
Eine Kriftebilanz am Riihrorgan und die Vereinfachung der Betrachtung des Riihrers

als Zylinder mit dem Radius ro und der Hohe H ergibt:

VR = ;Z;-Re-Ne-N. (2-31)

Der Quotient wird zu der riihrerspezifischen Geometriekonstante Cy zusammengefasst.
Neben den Riihrerviskosimetern finden Rohrviskosimeter Anwendung (Cumby 1980;
Brehmer et al. 2014). Das Rohrviskosimeter gehort zu den Kapillarviskosimetern. Die

Grundlage bildet das Gesetz nach Hagen-Poiseuille (Hagen 1839; Poiseuille 1840):

. mwrtdp
V= e (2-32)

Das Gesetz nach Hagen Poiseuille gilt nur bei laminarer Durchstromung in der Kapilla-
re. Durch den Volumenstrom kénnen unterschiedliche Geschwindigkeiten und demzu-
folge auch Schergradienten eingestellt werden. Die Schubspannung wird durch eine
Kriftebilanz aus dem vorliegenden Druckverlust berechnet. Vergleiche zwischen dem
klassischen Rohr- und dem Rotationsviskosimeter (Tabelle 3) ergaben fiir beide Syste-

me Vor- und Nachteile (Slatter 1997; Brehmer & Kraume 2012).

Tabelle 3: Vor- und Nachteile des Rotationsviskosimeter und des Rohrviskosimeter nach (Slat-
ter 1997)

Rotationsviskosimeter Rohrviskosimeter

Vorteile Nachteile Vorteile Nachteile

Zeitabhédngigkeit grof3er Spalt erfor- einfacher Aufbau hohe Probenvo-

messbar derlich lumen

breite Akzeptanz, = Rotation kann zur hohe Scherraten Scherrate iiber

kommerziell er- Separation von moglich Rohrquerschnitt

hiltlich Partikeln fiihren nicht konstant

kompakt, geringer =~ Vorkenntnisse fiir Ermittlung des Messung zeitab-

Platzbedarf Auswertung und Ubergangsbereichs  hiingiger Effekte
Einstellungen er- moglich nicht moglich
forderlich

FlieBkurve quasi verschiedene Rohr-

sofort erhéltlich durchmesser

So ist das klassische Rotationsviskosimeter fiir Kldrschlaimme geeignet, versagt jedoch

bei der Messung von stark faserigen Substraten. Riihrerviskosimeter sind anwendbar, es
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besteht jedoch die Problematik der Verzopfung (Reviol 2010; Lomtscher et al. 2012).
Eine Kavernenbildung kann zu einer Verfilschung des Messvolumens fiihren (Ab-
schnitt 2.7). Beim Rohrviskosimeter gibt es durch Wandgleiten einen nicht quantifizier-
baren Fehler.

Eine weitere online Methode zur Bestimmung der Viskositdt ist mit Hilfe des Warme-

iibergangs erreichbar (Biichs et al. 2014).

2.3.3 Rheologie von Garsubstraten
Die Rheologie von Girsubstraten wird durch eine Vielzahl von Faktoren beeinflusst
(Langhans 2004). Diese sind unter anderem:

e Struktur der Ausgangskomponenten

e Der mikrobielle Metabolismus

e Verwertung der Ausgangskomponenten

e Erzeugung von Stoffwechselzwischen- oder —endprodukten

e Zerstorung von komplexen molekularen Strukturen oder Zellstrukturen

e Verdnderung der Flockenstruktur

e Mineralisierung der Feststofffraktion durch eine Anreicherung inerter

Bestandteile

e Bildung neuer Zellmaterialien

e Freisetzung von gebundenem Wasser
Aufgrund dieser vielen Einflussfaktoren ist die Bestimmung von reproduzierbaren rheo-
logischen Kennwerten komplex und schwierig. Die Bedeutung der Rheologie fiir die
Auslegung von Abwasserbehandlungsanlagen, Rohrleitungen, Pumpen und Fermenter

hat zu einer Reihe von Abhandlungen zum FlieBverhalten von Géirsubstraten gefiihrt.

Klirschlimme

Die ersten Abhandlungen, die sich mit den rheologischen Eigenschaften von Gérsub-
straten befassten, setzten thren Schwerpunkt auf die Abwasserbehandlung und die damit
verbundenen Kléarschldimme. Diese Betrachtungen wurden insbesondere mit dem Fokus
auf die Forderbarkeit des Schlammes durchgefiihrt. So konnte fiir Kldrschlamm nach-
gewiesen werden, dass es sich um ein nicht Newton’sches Fluid handelt. Der FlieBindex
und der Konsistenzfaktor sind nicht konstant (Annen 1963). Diese sind bei dem ge-
wiinschten Scherraten (Betriebspunkt) zu bestimmen. Spétere Arbeiten bestétigten ein
strukturviskoses FlieBverhalten unter der Angabe von konkreten FlieBindices und Kon-

sistenzfaktoren (Tabelle 5) in Abhéngigkeit vom TS-Gehalt (Bhattacharya 1981; Wach-
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sen et al. 1996). Sowohl der Konsistenzfaktor als auch die FlieBgrenze nehmen mit stei-
gendem TS-Gehalt zu, der Fliefindex sinkt. Eine Temperaturerh6hung bewirkt ein Ab-
sinken der FlieBgrenze und einen kleineren Konsistenzfaktor. Auf den FlieBindex zeigt
die Temperatur keinen Einfluss (Bhattacharya 1981).
Eine Beschreibung des Zusammenhangs zwischen TS-Gehalt, Scherrate und Viskositit
ist durch die folgende Gleichung gegeben (Brehmer & Kraume 2012):

7= 0,13 Pas™ - eSO . 5 (031-1), (2-33)

Giille

Umfangreiche Arbeiten zu dem FlieBverhalten von verschiedenen Giillen sind am For-
schungszentrum fiir Mechanisierung der Landwirtschaft Schlieben/Bornim der AdL der
ehemaligen DDR durchgefiihrt wurden (Tiirk 1978; Tiirk 1984; Tiirk 1986a; Tiirk
1986b; Tiirk 1987; Tirk et al. 1987; Déahre 1988; Tiirk & Deckert 1990). Es wurden
Methoden vorgeschlagen, die FlieBgrenze direkt im Kanal zu messen, um den Messfeh-
ler durch eine Probenahme moglichst klein zu halten (Schemel 1976). Fiir Hiihnergtille
(Tiirk 1984) ist bis zu einem Trockensubstanzgehalt von 8 % ein nach dem Ansatz nach
Ostwald und de Waele beschreibbares FlieBverhalten vorhanden. Hohere Feststoftbela-
dungen fithren zum Ausbilden einer Fliegrenze. Fiir Hithner-, Schweine- und Rinder-
giille 1st die Bestimmung der FlieBgrenze, des Konsistenzfaktors und des Fliefindex in
Abhingigkeit vom TS-Gehalt moglich (Tiirk 1984; Tiirk 1986b; Tirk 1987; Didhre
1988). Der Einfluss der Temperatur auf das FlieBverhalten ist bei hohen TS-Gehalten zu
vernachldssigen (Tirk 1986a). Feststoffgehalte unter 3,5 % fiihren bei allen Systemen
zu einem Newton’schen Flieverhalten. Bei der Vergédrung sind substratspezifische Un-
terschiede festzustellen (Tiirk & Deckert 1990). Problematisch sind insbesondere hoch-
konzentrierte (bis TS =20 %) und mit sehr groben Partikeln beladene Giillen (Chen
1986a; Chen 1986b). In diesem Fall sind eine differentielle Viskositit:

_dT
=%

sowie zusitzliche rheologische Parameter zu definieren. Mit diesen Groflen wird ein

dn (2-34)

modifizierter FlieBindex und Konsistenzfaktor ermittelt.

Viskositdtsmessungen von Rindergiille aus dem nordafrikanischen Raum bestitigten die
Beschreibung des rheologischen Verhalten durch den Ansatz nach Ostwald und de
Waele (Achkari-Begdouri & Goodrich 1992).
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Zellulose

Rheologische Untersuchungen zu Fluiden mit faserigen Partikeln sind verstirkt in der
Zellulose- und Baumwollindustrie zu finden. Fiir Pinien- und Eukalyptus-Schnitzel
sinkt die scheinbare Viskositdt mit der Drehfrequenz des verwendeten Viskosimeters
der Firma Brookfield. Demzufolge ist von einem strukturviskosen FlieBverhalten auszu-
gehen. Fiir solche Stoffsysteme nimmt die Viskositdt mit der Konzentration und der
Faserldnge der Partikel zu und mit steigender Temperatur ab (Silveira et al. 2002; Fer-

reira et al. 2003).

Silagen

Mit dem verstirkten Bau von NaWaRo-Biogasanlagen riickten neben den Kléarschlim-
men und Giillen vermehrt Substrate mit einem hohen faserigen Anteil, dhnlich den Sys-
temen aus der Papier-/Zellstoffindustrie, in den Fokus der rheologischen Betrachtungen.
Hierunter sind in erster Linie Gras- und Maissilagen zu verstehen.

Ganzpflanzensilage besitzt einen strukturviskosen Charakter (Reviol 2010). Eine Be-

schreibung ist sowohl mit dem Ansatz nach Ostwald und de Waele:

n — 0,371 . ]‘/0,224—1, (2_35)

Nmax

als auch mit dem Herschel-Bulkley-Ansatz vorhanden:

T_—=_0,7+0,371-y%200-1, (2-36)

Nmax

Maissilage zeigt ebenfalls einen stark strukturviskosen Charakter (Tabelle 4) (Brehmer

et al. 2012).

Tabelle 4: Rheologische Daten fiir verschiedene Substrate nach (Brehmer et al. 2012)

Substrat TS [%] K[Pas"] n[-]

Maissilage 8,5 59,90 0,13
8,5 131,20 -0,01
8,5 80,50 0,12

11,8 151,60 0,11

15,1 464,10 0,04

8,0 18,50 0,27

biogene Reststoffe 2.9 0,46 0,37

Erschwerend fiir die Auslegung sind iiber das Jahr stark schwankende Konsistenzwerte
von K=16,3 ... 86,64 sowie die Tatsache, dass ein Zusammenhang zwischen K und
dem TS-Gehalt nur bei kleinen Anteilen (<5 %) vorliegt. Fiir eine Abschitzung der
FlieBkurve ist es daher unabdingbar die genaue Substratzusammensetzung zu kennen.
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Die Versuche, den TS-Gehalt mit der Auslaufzeit zu korrelieren, fithrten zu einem pro-
portionalen Zusammenhang, der jedoch nicht statistisch abgesichert ist (Wiertzema &
Weiland 2007). Messungen der FlieBkurven von insgesamt fiinf verschiedenen Biogas-
anlagen ergeben bei gleichem TS-Gehalt unterschiedliche Konsistenzfaktoren (Koll
2012).

Fiir ein Stoffsystem bestehend aus Gérrest und Weizenschrot wird die folgende FlieB-
kurve angegeben (Jobst et al. 2013):

7 =75,2-Pas™-yo48, (2-37)
Auch bei der Herstellung von Bioethanol treten faserige Substrate auf. Das Kochen der
Substratschnitzel mit Séure setzt die Zellulose frei. Diese wird in einem weiteren Schritt
enzymatisch aufgespalten. Diese faserigen Gemische sind in guter Ndherung durch den
Modelansatz eines Bingham Fluids mit einer thixotropen Komponente darstellbar (Ehr-
hardt et al. 2010). Die Faserlinge besitzt einen starken Einfluss auf die Rheologie.
Durch lédngere Bestandteile erhohen sich die scheinbare Viskositidt sowie die FlieB3-

grenze.

2.3.4 Zusammenfassung zur Rheologie von Garsubstraten
Zusammenfassend ist zu bemerken, dass zur Problematik von Klarschlammen und Giil-
len die meisten Werte in der Literatur zu finden sind. Die Autoren sind sich im Wesent-
lichen einig dariiber, dass die rheologische Beschreibung der Fluide mit Hilfe des Po-
tenzgesetzes erfolgen kann und ab hoheren Feststoffbeladungen > 5 % eine Flielgrenze
auftritt.

Fiir die Substrate, die den NaWaRos zuzuordnen sind, ist die Quellenlage liberschaubar.
Die Substrate werden als stark strukturviskos bezeichnet und sind iiber den Ansatz nach
Ostwald und de Waele zu beschreiben. Die FlieBindices liegen teilweise bei n < 0,5 und
die Konsistenzfaktoren erreichen Werte bis zu K =400. Die nachfolgenden Tabelle 5,
Tabelle 6 und Tabelle 7 enthalten Zusammenstellungen ausgewahlter Literaturwerte fiir

verschiedene Substrate.
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Tabelle 5: Zusammenstellung einiger ausgewihlter rheologischer Daten von Biogassubstraten (Klarschlamm)

Autor Substrat Methode TS [%] 1o [Pas] K [Pas"] n[-]
(Annen 1963) Klarschlamm  Rotations- - 6,50 — 7,60 0,42 - 0,38
Viskosimeter
(Bhattacharya Klédrschlamm  Rohrviskosimeter 7,48 (20 °C) 8,20 0,070 0,78
1981) (aktiviert)
3,70 (27 °C) 2,80 0,014 0,94
(Wachsen et Klarschlamm  Riihrerviskosimeter 3,2 —4,4 - 5,800 0,24
al. 1996)"
(Lotito etal.  Klirschlamm  Rotations- <8 - 0,086 - TS%3%9 0,787 - TS~0483
1997)* (nach Vergd-  Viskosimeter
rung)
(Moeller & Klarschlamm  Rotations- - 0 Tage*: 0,249 0 Tage*: 0,42
3 . :
Torres 1997)"  (vor und flach Viskosimeter i 5 Tage: 0,077 5 Tage: 0,65
der Verga-
rung) - 10 Tage: 0,034 10 Tage: 0,69
- 17 Tage: 0,049 17 Tage: 0,52

' Werte fiir K und n aus dem enthaltenen Diagramm 1, iiber den TS-Gehalt bei verschiedenen Scherraten fiir 4,4 % abgelesen

* Weitere Werte fiir aktivierten und mechanisch behandelten Schlamm und alternative Korrelation fiir Bingham Fluid vorhanden
* Werte fiir K und n fiir den Schlamm einer weiteren Anlage angegeben, in gleicher GroBenordnung
* Verweilzeit
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Tabelle 5: Fortsetzung

Autor Substrat Methode TS [%] 1o [Pas] K [Pas"] n [-]
(Slatter 1997) Klarschlamm Rotations- 3,17 1,04 0,024 0,83
Viskosimeterund -y ¢4 3,13 0,240 0,63
Rohrviskosimeter
6,62 12,00 0,366 0,66
(Rosenberger et al. Belebtschlamm Rotations- ny = e(275%*) .)/'S(—O,ZB-TSO'”)
2002) Viskosimeter mit
Doppelspalt
(Sanin 2004) Belebtschlamm 3,68 - 0,040 0,77
10,76 - 0,209 0,60
(Mori et al. 2006)  Klarschlamm Rotationsviskosimeter ~ bis 6° 0,49 - (0.085TS) 0,025 - ¢(0.11T5) 1-(0,014-TS)
mit Zylinder und
Doppelspalt
(Terashima et al. Klarschlamm Rohrviskosimeter 1.9 - 0,09 0,58
2009) 6,3 - 1,80 0,43
7,2 - 3,00 0,41
(Brehmer & Kldrschlamm Rohrviskosimeter n = 0,13Pas™ - oTS(%)%85 .)-,(0,31—1)
Kraume 2012)

> Angabe des TS-Gehaltes in g/l, entsprechend auch im Modell so einzusetzen
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Tabelle 6: Zusammenstellung einiger ausgewahlter rheologischer Daten von Biogassubstraten (Giille)

Autor Substrat Methode TS [%] 10 [Pas] K [Pas"] n[-]
(Tiirk 1984) Hiihnergiille Rotationsviskosimeter 9 - 20 To = 0,03061 - %*197TS K =0,001312 - e*361275 n=1,6543e~%07537S
mit vergroBBertem Spalt
(Tiirk 1984) Hiihnergiille Rotationsviskosimeter 5 -8 K =0,05769 - 030575 n=0,6794 e~ "04727S
mit vergroBertem Spalt
(Tiirk 1986b)° Schweinegiille Rotationsviskosimeter 8 - 25 7o = 0,0374 - e02735T5 K =0,1294 - 238375 n = 0,7397 - e~0.0292T$
mit vergrofertem Spalt
(Chen 1986a)’  gesiebte Giille  Rotationsviskosimeter 2,62 - 0,061 0,45
aus Mastbe- und Rohrviskosimeter o
) (20 °C)
trieben
(Déhre 1988) Rindergiille Rotationsviskosimeter ~ Beschreibung mit Hilfe von Ostwald und de Waele oder Herschel-Bulkley nicht
mit vergroBBertem Spalt  mdglich, da Vorliegen eines thixotropen Verhaltens
(Tiirk & De- Schweinegiille Rotationsviskosimeter <3 %  Newton’sches Verhalten: n = nyqsser + 1,55 TS
8 . . .
ckert 1990) ?jri}gl Vergd- mit vergrofiertem Spalt (bei Vorhandensein von Grobstoffen

6 Ausgewihlte Daten fiir Fiitterung mit Getreide, Arbeit enthalt weitere rheologische Daten in Abhingigkeit von der Fiitterung
7 Auf die Angabe der Werte bei hoheren TS-Gehalten wurde verzichtet, da die dort angegebenen K und n Werte nicht der verwendeten Definition entsprechen
¥ Auswahl auf Schweingiille beschrinkt, in der Quelle sind weiterhin zu finden Rindergiille und Hiithnergiille
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Tabelle 6: Fortsetzung

Autor Substrat Methode TS [%] 7o [Pas] K [Pas"] n[-]

(Tirk & Deckert ~ Schweinegiille Rotationsviskosimeter 8 0,998 0,44

1990)’ nach Vergirung mit vergroBertem 15 60,695 027

Spalt
(Achkari- Rindergiille (Nord-  Rotationsviskosimeter 12,1 9,952 0,32
Begdouri & afrika)

. 9,1 2,005 0,42
Goodrich 1992) ’ ’ ’

7.5 0,859 0,48

5,4 0,281 0,56

2,5 0,060 0,66

(EI-Mashad et al. ~ Rindergiille Rotationsviskosimeter 10,7 (30°C) 21,3" 0,21

2005) 10,7 (50°C) 13,0 0,33

10,7 (60°C) 10,5 0,34

? Auswahl auf Schweingiille beschrénkt, in der Quelle sind weiterhin zu finden Rindergiille und Hiihnergiille

10 TS-Werte bei 20 °C, weitere Werte bis 60 °C vorhanden
"' Werte bei 30 °C, 50 °C und 60 °C
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Tabelle 7: Zusammenstellung einiger ausgewihlter rheologischer Daten von Substraten (Silagen und andere zellulosehaltige Stoffe)

Autor Substrat Methode TS [%] 7o [Pas] K [Pas"] n[-]
(Wiertzema & Weiland Gemisch aus Rindergiille, Rohrviskosimeter 10,0 9,67 0,44
: 12
2007) Mais-, Gras-, GPS™~, 8.2 3,75 0.46
Rinderfestmist und Getreide- 73 1,54 0,53
schrot
8,3 4,48 0,45
(Ehrhardt et al. 2010) Zellulose Ethanolgewinnung Momentenrheometer 20-35 —5,5.106. 7542513
(Reviol 2010) Ganzpflanzensilage Propellerviskosimeter . 1= _0,7+ 0,371 y°20-11*
(Rostalski 2011) k. A. k. A. k. A. k. A. 16,33 — 86,64 k. A.
(Koll 2012) Keine genauen Angaben Rohrviskosimeter 7,64 16,77 0,20
10,03 22,90 0,31
(Reinecke et al. 2012) Stroh k. A. 5,50 4,34 0,29
(Jobst et al. 2013) Gaérrest + Weizenschrot Riihrerviskosimeter k. A. 5,20 0,45

'> GPS: Getreideganzpflanzensilage
" Bei 159 °C Korrelationen fiir Temperaturen bis 194 °C
'* Werte mit unbewehrten Propellerviskosimeter
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2.4 Durchmischung in Garbehaltern
Die theoretische Energieproduktion im Fermenter betrdgt P/V = 350 W/m? (Mills 1979).
Fiir den reibungslosen Betrieb der Anlage ist Energie fiir das Heizen, das Mischen so-
wie flir das Regeln und Steuern erforderlich. Optimierungspotentiale sind beim Heizen
und Rithren vorhanden, da die Energie fiir das Regeln und Steuern vergleichsweise ge-
ring ist. Ein Homogenisieren des Fermenterinhaltes ist aus den folgenden Griinden er-
forderlich:

1 Einhaltung des effizienten Temperaturbereichs

2 permanente lokal unabhidngige Versorgung der Organismen mit Substraten

3 Vermeiden von Schwimm- und Sinkschichten
Fir den Punkt 1 wiirde eine einfache externe Zirkulation mit einer Pumpe geniigen
(Mills 1979). Eine optimierte Durchmischung des Fermenters hinsichtlich des Punkts 2
bedeutet einen grofflachigen Langsamldufer. Zum optimalen Erfiillen von Punkt 3 ist
ein kleiner schnelllaufender Riihrer erforderlich. Die Verwendung einer pneumatischen
Durchmischung bei hoher beladenen Substraten ist fragwiirdig (Mills 1979).
Die Turbulenzmodellierung bei der numerischen Betrachtung pneumatisch durchmisch-
ter Biogasanlagen und nicht Newton’scher Strdmung besitzt eine gro3e Bedeutung (Wu
2010a; Wu 2010b; Wu 2011). Ein Vergleich von 12 Modellen, unter anderem des Stan-
dard-k-e-Modell und sechs weiterer k-e-Modelle' fiir den Bereich niedriger Reynolds-
Zahlen zeigt, dass die sogenannten Low-Re-k-e-Modelle die besten Ergebnisse fiir die
Ermittlung des Druckverlustes und des Geschwindigkeitsprofils bei hoheren TS-
Gehalten liefern (Wu 2010b). Diese Modelle sind mit hohem Rechenaufwand verbun-
den. Einen Kompromiss zwischen Rechenzeit und Genauigkeit liefert das SST-Modell.
Bei bestehenden pneumatisch durchmischten Anlagen erweist sich eine eierformige
Geometrie des Reaktors als giinstiger, da bei gleichen mittleren Geschwindigkeiten ein
geringerer Energiebetrag eingetragen werden muss. Fiir das Malstabsiibertragungskrite-
rium wird bei geometrischer Ahnlichkeit der gleiche volumenspezifische Leistungsein-
trag (P/V = idem) vorgeschlagen (Wu 2010a). Ein mit einem Riihrer durchmischtes Sys-
tem zeigt bei gleichem Leistungseintrag die besseren Durchmischungsergebnisse. Fiir

einen mit zwei Seitenriihrwerken ausgeriisteten Fermenter wird das k-o-Modell oder

" Beim k-€ und dem k-w- Modell handelt es sich um zweiparametrige Turbulenzmodelle, die
auf der Wirbelviskosititshypothese beruhen, demnach wird der turbulente Transport &hnlich
dem laminaren Transport betrachtet.
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das realizable k-e-Modell empfohlen (Wu 2011). Das sliding Mesh'® Verfahren erhht
zwar die Genauigkeit, jedoch ist ein multiple reference frame fiir ingenieurtechnische
Betrachtungen ausreichend, da die Rechenzeiten bedeutend geringer sind. Es ergibt sich
ein maximal durchmischtes Volumen, wenn die Riihrwerke (mindestens zwei, Abbil-
dung 6) auf einer Kreisbahn einen Abstand von 15 © zueinander besitzen, die Abwei-
chung vom Radius 30 ° nach links und die horizontale Neigung zum Behélterboden 5 °
betragt (Wu 2011).

Draufsicht Seitenansicht

7 |
\>/

Abbildung 6: Darstellung der optimalen Riihrerposition nach Wu fiir Tauchmotorenriihrwerke,
B1 = 15% B, =30° B; = 5° (Wu 2011)
Auf der Grundlage von Fluorid-Ionen als Tracer konnen sich in Reaktoren zur Abwas-
serbehandlung Totzonen mit einer GroBe von bis zu 77 % des Arbeitsvolumens ergeben
(Monteith & Stephenson 1981).
Mit dem Biogasboom in den 2000er Jahren riickte auch in Deutschland die Durchmi-
schung im Biogasfermenter in den Mittelpunkt von wissenschaftlichen Betrachtungen.
In einer Studie von (Faulstich & Prechtl 2005) wurden mittels Experimenten (Lithium-
chlorid als Tracer) und Simulationen (stationér, k-e-Modells, Newton’schen Fluids
n = 0,1 Pas) fiinf verschiedene Anlagen betrachtet:

1. Rundbehilter mit Gaseinpressung zur Durchmischung
Zweibehiltersystem mit Umwélzung und Gaseinpressung
Rundbehélter mit zwei Tauchmotorriihrwerken

Rundbehilter mit seitlichem Paddelriihrwerk

U

Rechteckkanal mit horizontalem Paddelrithrwerk

' Das Sliding Mesh Verfahren ist ein Verfahren, bei dem der Behilterraum in einen rotierenden
und in einen stehenden Raum eingeteilt wird und beide Netze an der Grenze aneinander vorbei
gleiten. Beim multiple reference frame Verfahren ist die Grenze zwischen beiden Rédumen fest
und der Wert in der duBersten Zelle des Rotorraumes wird auf die benachbarte Zelle im Stator
iibergeben.
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Die untersuchte Anlage mit Tauchmotorrithrwerken besitzt keine Schwimmdecken. Es
sind Totzonen mit einem Volumen von circa 5 % des Fermenterinhalts und Kurz-
schlussstromungen vorhanden. Die Homogenisierzeit betragt ty = 86 h. Zur Vermeidung
der Kurzschlussstromung ist ein Drehen der Rithrwerke erforderlich, da die Riihrer eine
Stromung in Richtung des Behilterablaufs erzeugen. Durch ein geringes Totraumvolu-
men mit Schwimmdeckenbildung zeichnet sich die ausgewéhlte Anlage mit Paddel-
rihrwerk aus. Die Minimierung der Schwimmschichtbildung ist in diesem Fall durch
eine Verldngerung der Paddelarme realisierbar. Der Rechteckkanal mit Paddelriihrwerk
hat keine Kurzschlussstromung, jedoch ist hier eine substratabhingige Schichtung vor-
liegend, die zur Schwimmschichtbildung fithren kann. Die Anlage weist bei einem nied-
rigen TS-Gehalt (TS =5 %) eine gute Durchmischung auf (Faulstich & Prechtl 2005).
Nach der Ansicht von (Nizami & Murphy 2010) ist fiir die Vergdrung von Grassilage
der geriihrte Reaktor die beste Losung, da dieser das Aufschwimmen von Partikeln am
besten unterbindet. Es besteht jedoch noch einiges an Forschungsbedarf.

(Ernesto Casartelli et al. 2006) erreichten durch numerische und experimentelle Be-
trachtungen eines Fermenters mit schrig eingebauten Langachsrithrwerken eine Verbes-

serung der Energieeffizienz durch die Verdnderung des Blattprofils.

Abbildung 7: Ausgangsprofil (links) und optimiertes Profil (rechts) fiir Riihrerfliigel nach (Er-
nesto Casartelli et al. 2006)

Ein Halbmondprofil bendtigt weniger Leistung als ein kantiges (Abbildung 7). Der als
Verhiltnis von kinetischer Energie zu der durch den Propeller aufgenommen Energie
definierten Wirkungsgrads steigt von 2,5 auf 5,0 %. Ein groBerer Rithrerdurchmesser
(von d =2 m auf d = 3 m) steigert den Wirkungsgrad ebenfalls und verbessert die grol3-
rdumige Zirkulationsstromung im Behilter. Eine Begriindung ist in der durch CFD-
Simulationen ermittelten Kavernenbildung (sieche Abschnitt 2.7) fiir die kleinere Riih-
rerkonfiguration zu finden (Ernesto Casartelli et al. 2006).

In konzentrischen Ringbehéltern (Abbildung 8) ist nach (Christian Maier et al. 2010)

bei einer VergroBerung der Fermenter mit der Bildung von Kavernen zu rechnen. Basis
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fiir diese Feststellung bilden zweiphasige Simulationen mit dem Euler-Euler-Ansatz
ohne Turbulenzmodellierung sowie Literaturwerte fiir ein nicht Newton’sches Fluid
nach dem Potenzansatz fiir das Substrat. Die zu erwartende Reynolds-Zahl im Uber-
gangsbereich rechtfertigt einen Verzicht auf die Turbulenzmodellierung. Der Ringbe-
hélter wird als der Hauptfermenter genutzt und der innere Behélter fungiert als Nach-

garer.

Hauptfermenter

Nachgarer

Abbildung 8: Konzentrischer Behilter bestehend aus Hauptfermenter und Nachgirer (Maier et
al. 2010)

Beide Fermenter sind mit Langachsrithrwerken ausgestattet. Im Nachgirer sind sie ver-
tikal und im Hauptfermenter fiir ein Zuschieben des Substrats von einem zum néchsten
Rithrwerk (Korrespondenz) schrig angeordnet. Ein Optimum fiir die Breite des Ringes
besteht bei 4,8 m. Eine VergroBerung fiihrt zu einer schlechten Durchmischung. Aus
diesem Grund ist die Anzahl der Rithrwerke von drei auf sechs zu erhohen (Christian
Maier et al. 2010).

Fiir die Stromung in einem rechteckigen Behélter ist nach (Gomez et al. 2010) bei nied-
rigen Reynolds-Zahlen (Re = 18 — 120) fiir ein Newton’sches Fluid eine gute Uberein-
stimmung zwischen Simulationen und der Particle Image Velocimetry (PIV)" erzielbar.
Numerische Betrachtungen von (Rahimi & Parvareh 2007) unter Verwendung des k-¢-
Modells fiir einen Rohdl-Lagertank mit einem Volumen von V = 19.000 m? zeigen, dass
in Abhéngigkeit von der Riihrwerksanzahl ein Einfluss der Positionierung auf die

Mischzeit existiert. Bei einer gleichméfBigen Verteilung um den gesamten Behélterum-

" Die PIV-Messung ist ein berithrungsloses optisches Verfahren mit dem es moglich ist, Ge-
schwindigkeitsfelder zu bestimmen. Bei diesem Verfahren werden in einem kurzem zeitlichen
Abstand Partikel im Fluid fotografiert. Aus den Aufnahmen sind aus den Partikelpositionen
nidherungsweise Riickschliisse auf die Bewegungsrichtung und —geschwindigkeit gegeben (Dan-
tec Dynamics 2014).
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fang sind hohere Mischzeiten zu erwarten, als bei einer konzentrierten Aufstellung (Ab-
stand 22,5 °). Dieser Einfluss geht bei einer hohen Anzahl Ny = 5 verloren.

In der landwirtschaftlichen Biogasanlage der Universitdit Hohenheim hat das Riihrer-
regime einen Einfluss auf die Konzentration der niedermolekularen Fettsduren (Lemmer
et al. 2013). Die Anlage besteht aus zwei Hauptfermentern (D =14 m, H=6 m) und
einem Nachgirer. Die beiden Hauptfermenter sind mit Tauchmotorriihrwerke und
schrag eingebauten Langachsriihrwerke ausgeriistet. Beim Einschalten der Riihrer im
Abstand von t = 30 min ist kein Einfluss der verschiedenen Riihrer auf die Substratver-
teilung vorliegend. Die Konzentrationen der niedermolekularen Séuren (Propan- und
Essigsdure) unterscheiden sich bei verschiedenen Riithrermodi im Fermenter. Die nied-
rigste Konzentration ist vorhanden, wenn sowohl das Tauchmotorriihrwerk als auch das
Langachsriihrwerk in Betrieb sind. Die Konzentrationen steigen, wenn jeweils nur eines
der beiden Riihrwerke lduft. Dies ldsst auf einen besseren Substratabbau schlieen. Je-
doch ist die verwendete Gasmesstechnik noch nicht ausgereift genug, um die Gaspro-
duktion hinreichend genau zu messen. Im Fermenter gibt es keine Totzonen. Fiir eine
ausreichende Durchmischung ist der Betrieb eines einzelnen Rithrwerkes ausreichend,
sodass ein Energieeinsparpotential von bis zu 70 % existiert.

In einer Studie von (Kamarad et al. 2013) zum Verweilzeitspektrum des Tracers am
Ablauf von zwei verschiedenen Anlagen zeigt sich an einem Fermenter mit einem Pad-
delriihrwerk und einen Tauchmotorrithrwerk (Anlage A) der Verlauf eines ideal durch-
mischten Behélters. Bei einer Anlage mit zwei gegenldufigen Paddeln und einem
Riithrwerk (Anlage B) ndhert sich das Verweilzeitspektrum dem Verlauf einer Riihrkes-
selkaskade an. Die Tracerkonzentration erreicht am Ablauf nicht die hohen Werte der
Anlage A. Nach jeweils einmal der durchschnittlichen Verweilzeit wird in Biogasanlage
A 67 % des Tracers ausgespiilt in Anlage B nur 51 %. Daher ist bei Fermenter-A von
einer besseren Durchmischung auszugehen.

Fiir eine Reduzierung des Risikos einer Kavernenbildung in Biogasanlagen mit Tauch-
motoren empfiehlt (Brehmer et al. 2012) die Aufstellung der Rithrwerke mit einem gro-
Beren Abstand zur Wand. Im Falle einer Kavernenbildung kann eine Reduzierung des
durchmischten Volumens auf bis zu 10 % des Fermenterinhalts vorliegen.

Eine weitere Moglichkeit zur Reduzierung einer Kavernenbildung ist die Auslegung der
Fermenter unter Verwendung eines Modells auf der Basis einer Beckenstromung
(Springer 2011). Auf der Geschwindigkeit v der Beckenstromung basiert in diesem Fall

die charakteristische Reynolds-Zahl. Fiir ein maximal durchmischtes Volumen muss im
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Behilter eine Zirkulationsstromung mit der Geschwindigkeit v aufrechterhalten werden.
Die auftretende Reibungs- und Umlenkungsverluste, welche diese Geschwindigkeit
verringern, sind durch den Schubeintrag des Riihrwerks zu kompensieren. Der Rei-
bungsbeiwert A fiir die Berechnung des Druckverlustes ist eine Funktion der charakte-

ristischen Reynolds-Zahl.

5.00e-01
4.75e-01
4.50e-01
4.25e-01
4.00e-01
3./5e-01
3.50e 01
3.25e-01
3.00e-01
2.75e-01
2.50e-01
2.25e-01
2.00e-01
1.76e-01
1.50e-01
1.25e-01
1.00e-01
7.50e-02
5.00e-02
2.50e-02
0.00e+0D

Abbildung 9: Darstellung der Stromungslinien dreier in Korrespondenz arbeitender Tauchmoto-
ren einer landwirtschaftlichen Biogasanlage; k-e-Modell nach (Rostalski 2011).

Durch eine Korrespondenz der Rithrwerke (Abbildung 9) ist eine Kavernenbildung auf-
grund der nicht Newton’schen Eigenschaften der Substrate vermeidbar. Fiir das Modell
der Beckenstromung ist der Axialschub von groBer Bedeutung. Der Wirkungsgrad fiir
ein horizontales Rithrwerk ergibt sich nach (Rostalski 2011) aus dem Verhéltnis von
Axialschub und der Riihreraustrittsgeschwindigkeit zur bendtigten elektrischen Leis-
tung.

Fax' ax -
g = Tt (2-38)

Propeller mit einem groBen Durchmesser zeichnen sich durch einen guten Wert fiir das
Verhiltnis von Schub zu Leistungseintrag aus. Es ist energetisch glinstiger, wenn eine
grofle Fluidmenge weniger beschleunigt wird, als eine geringe Fluidmenge sehr stark.
Durch die schwankenden Substrateigenschaften ist eine Auslegung auf einen bestimm-
ten Betriebspunkt sehr schwierig. Die Auslegung unter Beriicksichtigung der Riihr-
werkskorrespondenz fiihrt zur Reduzierung des Eigenenergiebedarfs um bis zu 60 %.
Weitere positive Nebeneffekte sind eine Substrateinsparung durch eine bessere Ausfau-

lung der Substrate (Rostalski 2011).
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Zentral geriihrte Anlagen kdnnen im Labormafstab bei feststoffbeladenen strukturvis-
kosen Medien Kavernen ausbilden (Bridgeman 2012). Unter Verwendung des Light-
nin® A310 tritt insbesondere bei einem TS-Gehalt von TS = 10 % eine starke Kaver-
nenbildung auf. Innerhalb dieser Kaverne treten hohe Schergradienten auf. Diese kon-
nen zu einer Schidigung der Biozdnose fithren (Yu et al. 2011).

In den numerischen Simulationen von (Bridgeman 2012) zeigen sich beim zweistufigen
Scheibenriihrer Totraumvolumen bei der Verwendung von Abwasser als Substrat. Der
Laborversuch bei einem TS-Gehalt von 2,5 % zeigt jedoch keinen Einfluss der Riihrin-
tensitdt auf die Biogasmenge (Bridgeman 2012). Die fiir die Simulationen verwendete
Rheologie wurde aus der Literatur entnommen. Es wurden keine Messungen zum
FlieBverhalten des eingesetzten Substrates vorgenommen.

Mit Hilfe von Simulationen und Geschwindigkeitsmessungen sind Optimierungen fiir
eine groftechnische Biogasanlage mdoglich (Deerberg et al. 2006; Hennig et al. 2007;
Deerberg et al. 2009). Eine Besonderheit der von (Deerberg et al. 2009) untersuchten
Anlage ist die Reduzierung des Riihrerdurchmessers der zweiten und dritten Stufe

(Abbildung 10).

i1 M=

2m

41 m

126 m

38m

35m

=37 m

- 9.9m -

Abbildung 10: Geometrie in der Studie des Fraunhofer Instituts UMSICHT (Deerberg et al.
2009)

Das Substrat, in diesem Fall ein Mix aus Giille, Abwéssern der Lebensmittelindustrie
und Maissilage, besitzt nicht Newton’sches Verhalten (mit Rotationsviskosimeter ermit-
telt). Die Substratzusammensetzung ist sehr inhomogen, daher ist durch die Autoren ein

Newton’sches FlieBverhalten angenommen worden. Der Gasphasenanteil ist mit
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0,6 — 1,2 % sehr klein und somit vernachléssigbar. Die Datenlage ist flir eine Anpassung
der Modelle auf die unregelméBigen Substratpartikel nicht ausreichend. Daher ist eine
einphasige Rechnung gerechtfertigt. Die erarbeiteten Gitter bestehen aus 1 bis 2 Millio-
nen Elementen. Die Auswertung beriicksichtigt folgende Parameter:
e Leistungseintrag
e mittlerer axialer Volumenstrom
e Zeit bis zum Erreichen einer vorgegebenen Mischgiite im gesamten Géarbehélter
bzw. an einzelnen repriasentativen Stellen
o Wirmedurchgangskoeffizienten an den Heizungsrohren
e Horizontale Stromungsgeschwindigkeiten in der Néhe des Fermenterbodens (als
Indiz fiir eine Sinkschichtbildung)
o vertikale Stromungsgeschwindigkeiten in der Nédhe der Fliissigkeitsoberfldche
(als Indiz fiir eine Schwimmdeckenbildung)
Abbildung 11 zeigt die axialen Geschwindigkeiten als Konturplot und den axialen Vo-
lumenstrom fiir die Referenzrechnung (N = 12 RPM, laminare Rechnung). Es ist die mit
schwarzen Pfeilen gekennzeichnete GroBraumstromung vorhanden. Mit der Zunahme
des Riihrerdurchmessers ist eine Zunahme des axialen Volumenstroms verbunden. Ge-
ringe Geschwindigkeiten in den Randzonen konnen bei einem Eintrag von Substrat an

diesen Stellen zu Problemen fiihren (Schwimmschichtbildung).
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Abbildung 11: Darstellung der axialen Geschwindigkeiten in der Behélterachse und des axialen
Volumenstroms; N = 12 RPM; laminare Rechnung; Newton’sches FlieBverhalten (n = 0,1 Pas)
(Deerberg et al. 2009)

Axialer Volumenstrom [m’ s”]
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Der Gesamtleistungseintrag betrdgt P =1,2 kW, der mittlere axiale Volumenstrom
V = 3,66 m*/s und die Mischzeit ty = 532 s.
Eine Vergleichsrechnung mit dem k-e-Modell ergibt geringfiigige Unterschiede im
axialen Volumenstrom und dem Leistungseintrag (<5 %). Der untere Behélterteil ist
nicht mehr vollstindig in die globale GroBraumstromung eingebunden. Bei erhohter
Drehzahl wird eine dhnliche Leistungsaufnahme festgestellt. Anzunehmen ist eine stei-
gende Leistung. Fiir dieses Ergebnis gibt es zwei Begriindungen:

e Der Riihrer lduft bei hoherer Drehzahl verstirkt in feststofffreiem Fluid

e Die Stromung im Bereich der Riihrerfliigel entspricht der einer starren Wasser-

sdule

Geschwindigkeitsmessungen mit einem Kanalrad ergeben keine Ubereinstimmung zwi-
schen den experimentellen Werten und Geschwindigkeiten aus den Simulationen. Fiir
die bessere Einbindung des oberen Behilterteils in die Groraumstromung ist eine Ver-
einheitlichung des Riithrerdurchmessers erforderlich. Der Durchmesser ist mit d = 3,2 m
festgelegt worden, damit der Leistungseintrag den bisherigen nicht {iberschreitet. Mit
dieser Konfiguration erhohen sich die Geschwindigkeiten an der Oberfliche leicht und
der axiale Volumenstrom im oberen Behilterteil steigt an (Abbildung 12) und die

Mischzeit wird deutlich reduziert (Tabelle 8).
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Abbildung 12: Darstellung der axialen Geschwindigkeiten in der Behélterachse und des axialen
Volumenstroms fiir eine optimierte Geometrie; N =12 RPM; laminare Rechnung;
Newton’sches FlieBverhalten (n = 0,1 Pas) (Deerberg et al. 2009)
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Tabelle 8: Darstellung der Simulationsergebnisse fiir die Ursprungsanordnung und der optimier-
ten Rithrwerkskonfiguration fiir die durch das Fraunhofer UMSICHT betrachtete Anlage (Deer-
berg et al. 2009).

P[W] Vax,m [m?/s] te [s]
(M =0,99)
Alte Konfiguration 1241 3,66 532
Neue Konfiguration 1508 4,43 370

Der Leistungseintrag steigt leicht an. Ein dhnlicher Sachverhalt liegt bei den alternati-
ven Rechnungen mit N = 16 RPM und einer erhdhten Viskositdt vor.

Fiir eine Auswertung hinsichtlich der Ausbildung von Sink- und Schwimmschichten
erfolgt eine Kraftbilanz, die zum Ziel hat die jeweils benotigte Geschwindigkeit zu be-
rechnen, um ein Sandpartikel aufzuwirbeln, beziehungsweise um ein Silagepartikel am
Aufsteigen zu hindern. Mit der optimierten Konfiguration ist kein Aufwirbeln von Par-
tikeln vorhanden. Die Geschwindigkeiten sind zu gering, um die erforderlichen Werte
zum Aufwirbeln zu iiberschreiten. Die Gefahr der Schwimmschichtbildung ist mit der
optimierten Konfiguration reduzierbar, ein Ausschluss ist aber nicht vollstindig mog-
lich. Ein zusétzlicher Effekt ist die Verkiirzung der Aufheizzeiten um bis zu 25 % (De-
erberg et al. 2009).

Stromungsfolgende Sensoren sind fiir die Aufnhahme von Mischcharakteristiken in opa-
ken Systemen geeignet. Sie messen die Temperatur, den Druck, die axiale Position und
die axiale Geschwindigkeit. Bei Versuchen im Pilotmal3stab (V = 1m?®) von (Reinecke et
al. 2012) mit einer Strohsuspension (TS = 5,5 %) ist in Abhdngigkeit der Riihrereinbau-
hohe fiir einen dreifliigeligen Schrégblattrithrer (d/D = 0,25) eine Schwimmschichtbil-
dung bei einer sehr geringen Einbauhohe vorhanden. GroBere Rithrereinbauhdhen erho-
hen die Zirkulationszeit. Dies ldsst in dieser Arbeit auf ein weiter reichendes axiales
Profil schlieen.

Durch PIV-Messungen im Labormaf3stab sind unter Verwendung eines Newton’schen
Fluids fiir einen Fermenter mit zentral angeordnetem Axialforderer (d/D = 0,2) grofle
Stagnationszonen (Montante & Paglianti 2015) messbar.

Neben dem klassisch durchmischten Einzelfermenter tauchen auch immer neue Kon-
zepte auf. Ein Beispiel dafiir ist ein in einzelne Kompartiments unterteilter Reaktor. In
einem solchen Reaktor ist jedes Kompartiment fiir sich ideal durchmischt. Die Reihen-

schaltung vieler Elemente fiihrt zu einer Anndherung der Gesamtstromung an das Stro-
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mungsbild eines Rohrreaktors. Der maximale Anteil an Totzonen in einer solchen Kon-
figuration kann 20 % betragen (Grobicki & Stuckey 1992).

Zusammenfassend ist festzustellen, dass eine Reihe von experimentellen und numeri-
schen Betrachtungen zur Durchmischung von Biogasanlagen vorliegt. Obwohl experi-
mentelle Untersuchungen wegen der komplexen Stoffsysteme schwierig sind, ldsst sich
pauschal eine Schwimmschicht- und Kavernenbildung feststellen. Numerische Simula-
tionen sind mit einem hohen Aufwand verbunden und arbeiten oftmals mit einer Reihe
von Vereinfachungen. Aus der Literatur zeigt sich, dass die besten Ergebnisse mit Hilfe
des k-o-Modells oder einer laminaren Rechnung zu erzielen sind. Insgesamt ist die An-
zahl der Quellen bei Tauchmotorrithrwerken hoher als bei zentral geriihrten Anlagen.
Ein weiteres Problem ist die Betrachtung des Stoffsystems mit Newton’schen Eigen-
schaften, wenngleich dieses schon durch die Literatur zur Rheologie widerlegt ist. Ziel
dieser Arbeit ist es, die Kenntnisse zur Rheologie in die Untersuchungen einzuarbeiten
und die Thematik zentral geriihrte Anlagen detaillierter zu betrachten. Ein Teil der Er-

gebnisse ist auf andere nicht Newton’sche Riihrprozesse iibertragbar.

2.5 Einfluss der Riihrtechnik auf den Biogasprozess

In der Literatur wird kontrovers dariiber diskutiert, ob kontinuierliches Riihren oder
diskontinuierliches Riihren erforderlich ist. Eine Durchmischung des gesamten Behil-
ters ist fiir einen optimalen Prozess erforderlich. So spielt die Durchmischung im Zwei-
Zonen-Modell von (Keshtkar et al. 2003) zur Vorhersage des Ablaufs der Vergirung
von Rindergiille eine wichtige Rolle. Bei einer guten Durchmischung des Fermenters ist
der Substratabbau laut den Simulationsergebnissen mit dem Modell schneller und die
Werte fiir den Methanertrag sind etwas hoher als fiir den nicht durchmischten Fall.
Intervallrithren wird in erster Linie durchgefiihrt, um Energie zu sparen. Das Gas ver-
lasst beim intermittierenden Riihren insbesondere nach dem Einschalten der Rithrwerke
den Fermenter (Mills 1979).

Zusitzlich wird angefiihrt, dass bei einer zu starken Riihrintensitdt im Labormafstab
(N =1.000 RPM) die Gasproduktion aufgrund des mechanischen Stresses zuriick geht
(Stafford 1982). Fiir die Vergdrung von Kldrschlamm (Stroot et al. 2001) und der Co-
Vergirung von Belebtschlamm mit Obstabféllen (Gomez et al. 2006) ist ebenfalls eine
Reduktion der Biogasproduktion zu beobachten. Zwar zeigt sich im ersten Fall bei einer
minimalen Durchmischung (1 L-Flasche zweimal am Tag von Hand geschiittelt) eine
Schwimmschicht, jedoch sind die Methanertrdge hoher als mit einem Schiittler

(P/V =1.500 W/m?) (Stroot et al. 2001). Die Leistungseintrdge mit P/V = 1.500 W/m?
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(Stroot et al. 2001) und 1.600 W/m? bzw. 150 W/m? (Gémez et al. 2006) sind beziiglich
ithrer praktischen Relevanz kritisch zu hinterfragen.

Ohne die Angabe konkreter rithrtechnischer Parameter wird von (Kaparaju et al. 2008;
Kowalczyk et al. 2013) fiir die Vergidrung von Silage und Giille ein Intervall-Riihren
empfohlen. Eine Variation erfolgt nur in der Dauer der Riihrintervalle, die Leistung
bleibt mit 100 W konstant (Kowalczyk et al. 2013). Die eingestellte spezifische Leis-
tung mit circa P/V =4.500 W/m? ist zu hoch und entspricht nicht dem Leistungseintrag
in realen Anlagen.

Im Fall der Anwendung eines in der Praxis relevanten Leistungseintrages
(P/V <10 W/m?) ergibt sich bei der Vergirung von Giille ein anderes Bild. Bei einem
Feststoffgehalt von TS =5 % ist nach (Karim et al. 2005) kein Einfluss der Mischtech-
nik (mechanisch und pneumatisch) festzustellen. Ein deutlicher und positiver Einfluss
des Mischens auf den Biogasertrag im stationdren Betrieb ist bei hoheren Feststoffge-
halten vorhanden (Karim et al. 2005).

(Hoffmann et al. 2008) stellten im LabormaBstab (V =4,5 L) fest, dass die Biozonose
fahig ist, sich verdndernden Mischintensitidten (N =50 - 1.500 RPM) anzupassen. Der
Biogasertrag bleibt konstant, es dominiert bei einer hoheren Intensitit nur ein anderer
Mikroorganismus. Zu hohe Mischintensitdten sind in der Startphase zu vermeiden. Ein
diskontinuierliches Mischen wird abgelehnt, da dies zu Stofftransportlimitationen und
der Bildung von Schwimm- und Sinkschichten fiihrt.

Ein wichtiger Punkt ist die Anfahrphase, in der auf zu starke Mischintensitéten zu ver-
zichten ist (Vavilin & Angelidaki 2005; Karim et al. 2005; Hoffmann et al. 2008). Der
komplette Verzicht auf eine Durchmischung in der Startphase kann zu einer Akkumula-
tion des Substrates und der Zwischenprodukte (insbesondere Propionsdure) fithren und
die Methanogenese unterdriicken (Suwannoppadol et al. 2011; Ghanimeh et al. 2013).
Die Riihrintensitit ist auch vom vorherrschenden Schritt abhédngig. Im Falle einer domi-
nierenden Methanogenese ist ein zu starkes Riihren zu vermeiden, um die methanoge-
nen aktiven Zentren nicht zu zerstoren. Die Riihrintensitét ist zu erh6hen, wenn der Pro-
zess durch eine gehemmte Acidogenese oder Hydrolyse gestort ist.

Die Riihrintensitit besitzt bei niedrigen Temperaturen einen Einfluss auf den Biogaser-
trag (Halalsheh et al. 2011). Die Erhohung der Drehzahl kann bei der Vergirung von
Belebtschlamm bei niedrigen Temperaturen (0 = 15 °C) zu einer besseren Methanaus-
beute fiihren. Durch die erhohte Drehzahl werden die Flocken stirker zerkleinert und

die Oberflache der Partikel vergroBert(Halalsheh et al. 2011).
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Nach einer Studie durch die Bundesforschungsanstalt fiir Landwirtschaft (FAL) ist fiir
einen Grof3reaktor kein Einfluss auf den Methanertrag durch Nutzung von Tauchmotor-
oder Paddelriihrwerken vorhanden. Eine energetische Betrachtung ist aufgrund von auf-
tretenden Defekten und Stérungen im Verlauf der Arbeiten relativ schwierig (Wiert-
zema & Weiland 2007).

Zusammenfassend ist zur Problematik des Einflusses des Riihrens auf den Biogaspro-
zess festzuhalten, dass sich ein Mischvorgang positiv auf den Biogasertrag auswirkt.
Eine zu hohe Intensitét fiihrt jedoch zu einem bisher nicht genau erkldrbaren Einbruch

der Ertrage (Ward et al. 2008).

2.6 Ermittlung der Scherrate beziehungsweise der Reynolds-

Zahl bei nicht Newton’schen Fluiden

Im Rahmen der Beschreibung der Methoden zur Messung des FlieBverhaltens von
Girsubstraten (Abschnitt 2.3.2) wurden mit dem Ansatz nach (Metzner & Otto 1957)
und dem Leistungskonzept nach (Henzler 2007) Verfahren vorgestellt, die auch fiir die
reprasentative Reynolds-Zahl von Bedeutung sind. Bei beiden Methodiken gibt es Ein-
schrankungen. Der Ansatz nach (Metzner & Otto 1957) besitzt nur im laminaren Be-
reich Giiltigkeit und die Eigenschaften des nicht Newton’schen Fluids haben einen Ein-
fluss auf die Metzner-Otto-Konstante. Dies gilt insbesondere fiir elastische Fluide
(Bohme & Stenger 1988; Knoch 1996; Pawlowski 2004). Das Leistungskonzept ist mit
der riihrerspezifischen Konstante nur im turbulenten Bereich giiltig (Henzler 2007).

Ein weiteres wichtiges Verfahren ist das Rieger-Novak-Verfahren (Rieger & Novak
1972; Rieger & Novak 1974). Der Vorteil dieser Methode ist die Giiltigkeit im Uber-
gangsbereich. Die Leistung wird in Abhéngigkeit von der Drehzahl gemessen. Mit Hilfe
von Gleichung (2-1) zur Berechnung des Leistungsbedarfs wird die Newton-Zahl be-
rechnet. Die Reynolds-Zahl ist mit Gleichung (2-4) berechenbar, unter der Vorausset-
zung, dass die Newton-Reynolds-Kurve fiir den Riihrer bekannt ist.

Ein weiterer Ansatz besteht darin, die Mischkennzahlen Newton’scher und nicht
Newton’scher Fluide in Abhiingigkeit von der Reynolds-Zahl in Ubereinstimmung zu
bringen (Portner 1989). In diesem Falle wurde eine Anpassung mit Hilfe der Weissen-

berg-Zahl vorgenommen:

. _ thos' M4 ~-a]F 2-39
Re —E'[W'(lﬁ'C'WL) ] . (' )
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Die riihrerspezifischen Konstanten E, C, a und F fiihren zu einem grof8en Messaufwand
bei der Verwendung der Gleichung. Das Modell besitzt nur einen beschrankten Giiltig-
keitsbereich (Re” < 1.000).

Eine Beschreibung, welche sowohl fiir den laminaren als auch fiir den turbulenten Be-
reich Giiltigkeit besitzt, wurde durch (Wassmer & Hungenberg 2005) vorgestellt. Die

effektive Scherrate wird mit Hilfe eines sogenannten Scherkoeffizienten berechnet:

Ne:N%-d5-p

oV (2-40)

Yesr = Cs
Es ist zwar nur eine riihrerspezifische Konstante erforderlich, jedoch handelt es sich um
eine implizite Gleichung.
Fiir ein anderes Modell sind fiir zwei axialférdernde Riihrer die Ne-Re-Kurven sowohl
experimentell als auch numerisch im Ubergangbereich bis Re = 1.000 ermittelt worden
(Kelly & Gigas 2003). Die Abweichung der Newton-Zahlen betrug bei Berechnung der
Reynolds-Zahl mit dem Ansatz nach (Metzner & Otto 1957) im Ubergangsbereich bis
zu 35 %. Das heil3t, die Viskositdt wird durch das Verfahren zu hoch geschétzt und so-
mit ergibt sich eine zu niedrige Reynolds-Zahl. Auf der Grundlage der durchgefiihrten
Messungen wurde eine Gleichung fiir die Berechnung der Scherrate auf Grundlage der
Drehzahl abgeleitet:

Yr = 64,3-N. (2-41)
Eine theoretische Betrachtung des Problems durch (Sanchez Pérez et al. 2006) fiihrte zu
dem Ergebnis, dass zwischen Scherrate und Drehzahl im Ubergangsbereich und turbu-
lenten Bereich der in Gleichung (2-42) dargestellte Zusammenhang vorliegt (Herleitung
siche Anhang 11.2):

yr= Cy- Ng. (2-42)
Allgemein leitet sich fiir nicht Newton’sche Fluide die folgende Gleichung her:

y=Cy K- N, (2-43)
Bei der Anwendung des Zusammenhangs auf die Ergebnisse von (Kelly & Gigas 2003)
ergibt sich:

Yr = 33,1- N4, (2-44)

Fiir eine detaillierte Herleitung der Gleichung sei an dieser Stelle auf den Anhang ver-

wiesen.
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2.7 Problematik der Kavernenbildung

Ein wichtiger Punkt bei der Durchmischung in Biogasanlagen ist das Auftreten von
Kavernen (Rostalski 2011; Brehmer et al. 2012; Lomtscher et al. 2012). Von einer Ka-
verne kann in dem Fall gesprochen werden, wenn das Behéltervolumen durch die rheo-
logischen Eigenschaften des Mediums nicht vollstindig erfasst wird. Es gibt Zonen im
Fermenter, in denen die Stromungsgeschwindigkeit gleich 0 m/s ist, beziehungsweise
ein zuvor definierter Grenzwert fiir die Geschwindigkeit unterschritten wird. Bei der
Verarbeitung von Xanthan ist durch ein strukturviskoses FlieBverhalten mit Kavernen
zu rechnen (Galindo & Nienow 1992). Ebenso sind in vielen Bereichen der pharmazeu-
tischen und biotechnologischen Industrie strukturviskose Stoffe anzutreffen.

Haufiges Ziel von Kavernenmodellen ist es, die Drehzahl so zu wiéhlen, dass die Kaver-
ne die Behélterwand erreicht oder einen groBBen Teil des Behéltervolumens erfasst. Eine
Ubersicht iiber einige Kavernenmodelle wird von (Ein-Mozaffari & Upreti 2010) gege-
ben. Ein in der Praxis weit verbreitetes Modell ist auf Basis einer Momentenbilanz an
der Kavernengrenze und an der Riihrerwelle entwickelt worden (Solomon et al. 1981;
Elson et al. 1986):

(dc)3 _ 1,36 Ne'p-d®N2
d T om2 T ’

(2-45)
Fiir die Berechnung der Kavernengrofe ist in dieser Gleichung die FlieBgrenze 1ty eine
wichtige Einflussgroe. Das in der Gleichung (2-45) dargestellte Modell beinhaltet die
Vereinfachung, dass das Verhiltnis von der Kavernenhéhe zum Kavernendurchmesser
fiir radiale Riihrer h¢/de = 0,4 betridgt (Galindo & Nienow 1992). Diese Annahme ver-
einfacht eine Berechnung. Durch das Einsetzen des Behélterdurchmessers D fiir dc und

das Umstellen nach der Kavernendrehzahl N ergibt sich die folgende Gleichung:

N, = \/TO R

1,36 Ne'p-d® (2-46)
Beim Einstellen dieser Drehzahl erreicht die Kaverne die Behélterwand. Das Kavernen-
modell geht von der These aus, dass die Form der Kaverne durch einen Zylinder
(Abbildung 13, links) beschreibbar ist. Die Kaverne ist insbesondere bei Verdnderung
der Drehrichtung des Riihrers nicht durch dieses Modell beschreibbar (Galindo & Nien-
ow 1992). Im Weiteren herrscht Unklarheit dariiber, ob die turbulente Newton-Zahl aus
der Newton-Reynolds-Kurve oder die zur Drehzahl gemessene Newton-Zahl in der
Gleichung zu verwenden ist. In der Theorie ist letztere zu verwenden. In der Kaverne
selbst herrscht jedoch eine turbulente Stromung und fiir eine Auslegung sind in der Lite-

ratur hdufig nur turbulente Newton-Zahlen zu finden. Ein weiteres Problem besteht da-
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rin, dass die Kavernenh6he nach Erreichen der Wand sehr stark von der Riihrergeomet-
rie abhéngig ist. Diese Einschrankungen und mangelnde Kenntnisse machen eine Modi-
fikation des Modells erforderlich. Die neue Beschreibung von (Amanullah et al. 1998)
beriicksichtigt das Drehmoment und die Axialkratft.

I I
Ty
I ]
dc fe

Abbildung 13: Schematische Darstellung der Kavernenformen nach dem Kavernenmodell nach
(Elson et al. 1986) links und des Kavernenmodell nach (Amanullah et al. 1998) rechts

Es unterscheidet sich in drei Punkten von dem zuvor beschriebenen Modell:
1. Neben der tangentialen wird auch die axiale Kraftkomponente betrachtet, die
speziell bei Axialrithrern nicht zu vernachléssigen ist.
2. Die Form der Kaverne wird ringformig beschrieben (sieche Abbildung 13,
rechts).
3. Fiir die Definition der Kavernengrenze wird nicht die FlieBgrenze, sondern eine
Kavernengrenzgeschwindigkeit definiert.
Der Kavernenradius kann unter Verwendung dieses Models durch die Gleichung (2-47)

berechnet werden.

1-(2 2 s K\R -G (2-47)
rc[ (n)] :WC.l(;_l).( : ) l_l_(_)[ ()]

4

Die erforderliche Kraft F ist mit Hilfe der Newton-Zahl und des Axialkraftbeiwertes zu
berechnen:

F=,0'N2'd4'\/CAx2+(

Der Durchmesser der Kaverne ist auch von der gewéhlten Kavernengrenzgeschwindig-

4_Ne)2‘ (2-48)

31

keit abhédngig. Als Wert fiir we wird 1 % der Umfangsgeschwindigkeit angegeben. Die
Bestdtigung der Giltigkeit des Models liegt durch Kavernenversuche fiir axialférdernde
Riihrer vor (Wilkens et al. 2005). In diesen Versuchen fand mit Glitterpartikeln versetz-
ter Ketchup Anwendung. Neben der Drehzahl trdgt auch der Riihrerdurchmesser zur

Kavernengrofle bei. Der Riihrertyp zeigt eine untergeordnete Rolle. Bei der Erhdhung
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der Stufenanzahl ist der Behélterinhalt schon bei kleineren Leistungseintrdgen voll
durchmischt (Galindo et al. 1996).

Auch fiir andere Geometrien sind gute Ubereinstimmungen zwischen durchgefiihrten
Experimenten und den Vorhersagen durch das Modell von (Amanullah et al. 1998) er-
zielbar (Ein-Mozaffari et al. 2007; Hui et al. 2009). Fiir einen rechteckigen Tank betra-
gen die Abweichungen zwischen Ultraschall-Doppler-Anemometer Messungen und
dem Modell maximal 14 % (Ein-Mozaffari et al. 2007). Fiir beim Mischen von Zellulo-
sebrei verwendete Side-Entry-Rithrwerke (Hui et al. 2009) sind ebenfalls geringe Unter-
schiede zwischen dem Modell und den Messwerten eines Elektrotomographen zur Ka-
vernengrofe festzustellen. Die Vergroferung der Kaverne mit dem Drehzahlanstieg ist
sehr gut durch das Modell von (Amanullah et al. 1998) vorhersagbar. Die Form der Ka-
verne wird jedoch besser durch das Model von (Elson et al. 1986) beschrieben. Abwei-
chungen sind bei Side-Entry-Rithrwerken durch eine starke Interaktion zwischen der
Kaverne und der Behilterwand zu erklaren (Hui et al. 2009).

Zwischen den numerisch, den mittels PLIF'®-Messungen bestimmten Kavernengréfen
und den durch die Modelle nach (Amanullah et al. 1998) sowie (Elson et al. 1986) be-
rechneten GroBen ergeben sich bei geringen Reynolds-Zahlen (Re < 50) gute Uber-
einstimmungen. Dies gilt sowohl fiir das Auftreten von echte Kavernen bei Fluiden mit
FlieBgrenze als auch fiir Pseudokavernen, die aufgrund der Strukturviskositét auftreten
(L. W. Adams 2007).

Im Rahmen von experimentellen und numerischen Betrachtungen im laminaren Stro-
mungs- und im Ubergangsbereich sind bei Side-Entry-Riihrwerken groBe Differenzen
bei einer Newton’schen und nicht Newton’schen Stromung vorhanden (Sossa 2012). Im
Falle des Newton’schen Fluids (Abbildung 14, oben) liegt eine radiale Strémung vor.
Im Falle des nicht Newton’schen Fluids (Abbildung 14, unten) gibt es im Riihrerkernbe-
reich um die Welle und auf der Riihrerriickseite eine Ansaugzone. Durch eine halbaxia-
le Austrittszone an den Blattspitzen zirkuliert das Fluid um den Riihrer und es kommt
zur Ausbildung einer Kaverne. Eine Erh6hung des Kavernenvolumens ist durch eine
Vergroflerung des Abstandes zwischen Riihrer und Behélterwand mdglich. Eine groBere
Blattwindung fiihrt zu einer Vergroerung der Kaverne. Basierend auf der Annahme,

dass eine laminare Strdmung vorliegt, ist eine gute Ubereinstimmung zwischen den

'8 Planar laser-induced fluorescence: Messmethode, bei der dem Fluid eine fluoreszierender
Stoff zugesetzt und mit einem Laser bestrahlt wird. Die Reflektionen erlauben Aussagen bei-
spielsweise zur Geschwindigkeit.

Seite 46



Stand der Technik

Messungen und den Simulationen in Bezug auf Kavernenform und —groBe erzielbar

(Sossa 2012).
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Abbildung 14: Vergleich der Geschwindigkeitsprofile fiir einen Propeller (d = 96,52 mm) bei
Newton’schen Fluid (oben: Re =35, Glycerin) und nicht Newton’schen Fluid (unten:
N =575 RPM; K = 1,32 Pas"; n = 0,4; Cyo = 11; Carbopol"®) nach (Sossa 2012)

Zusammenfassend stimmen die mit Hilfe des Modells von (Amanullah et al. 1998) be-
rechneten KavernengroBen besser mit experimentellen Daten iiberein. Weiterhin besitzt
es den Vorteil, dass die Flielgrenze fiir die Berechnungen nicht erforderlich ist. Nach-
teilig wirkt sich aus, dass die Kavernengrenze durch eine Kavernengrenzgeschwindig-
keit definiert wird, diese ist als willkiirlich zu bezeichnen. Zudem ist die Kenntnis des

Axialkraftbeiwertes erforderlich.

' Polyacrylsiure, auch als Carbopol bezeichnet, wird aufgrund seiner Gelbildungseigenschaften
hiufig als Dickungsmittel in der pharmazeutischen Industrie und der Kosmetik verwendet.

Seite 47



Stand der Technik

2.8 Modellstoffsysteme in der Ruhrtechnik

Modellstoffsysteme sind in der Charakterisierung verfahrenstechnischer Apparate héu-
fig als Ersatzstoffe fiir sicherheitstechnisch bedenkliche Medien (krebserre-
gend/toxikologisch) im Einsatz. Eine weitere Anwendung ist gegeben, wenn die erfor-
derlichen Bedingungen (Druck, Temperatur) mit den zur Verfiigung stehenden Ver-
suchsanlagen nicht einstellbar sind. So sind Mischzeitmessungen in einem opaken Fluid
wie den Biogassubstraten mit der Methode des letzten Farbumschlags nicht durchfiihr-
bar. Es gibt zwar mittlerweile auch Alternativen, wie die Tomografie-Methode, doch
sind diese oftmals mit erheblichen Mehrkosten verbunden. Handelt es sich bei dem zu
betrachtenden System um ein biologisches System, stellt dieses zusitzlich hohe Anfor-
derungen an die Sterilitit. Eine Reproduzierbarkeit der Versuche ist mit diesen Syste-
men nur bedingt oder gar nicht realisierbar. In diesen Féllen dienen Modellstoffsysteme
dazu, ein Grundverstindnis fiir physikalische Aspekte (zum Beispiel zu stromungs-
technischen) zu erhalten. Die Schwierigkeit von Modellstoffsystemen besteht darin, ein
Fluid zu finden, dass im Idealfall dieselben Eigenschaften besitzt wie die Originalsub-
stanz. Diese Eigenschaften umfassen beispielsweise die Dichte, die Rheologie und die
Oberflachenspannung. Da ein Fluid mit gleichen Eigenschaften nicht immer umsetzbar
ist, sind teilweise zusétzliche Versuche mit dem Originalsystem unabdingbar. Ein klas-
sisches Beispiel fiir die modellhafte Beschreibung ist die Verwendung von Glaskugeln
bei Versuchen zum Suspendierverhalten (Einenkel 1978; Geisler 1991). Glaskugeln
sind in groBen Mengen in verschiedenen GréBenklassen erhiltlich. Ein weiterer Vorteil
ist die Tatsache, dass sie kugelformig sind, wodurch die Beschreibung der angreifenden
Widerstandskraft vereinfacht wird.

Ein weiteres Beispiel fiir ein Modellstoffsystem ist ein Tropfchen-System zur Charakte-
risierung der Partikelbeanspruchung von Riithrern (Wollny & Sperling 2007). Die
Oltrépfchen stellen die Zellen in den realen Fermentationsbriihen dar. Ein groBer Vor-
teil dieses Systems ist die hohe Reproduzierbarkeit der Versuche. Nachteilig ist anzu-
merken, dass nichts dariiber bekannt ist, wie beanspruchungsempfindlich die Tropfchen
im Vergleich zu den Zellen sind.

Der stark wachsende Industriezweig der Biotechnologie macht die Entwicklung neuer
Modellstoffsysteme erforderlich, da viele dieser Gemische nicht mehr mit Wasser, Gly-
cerin oder Silikondlen beschreibbar sind. Oftmals finden dann Xanthan- (Galindo &
Nienow 1992; Henzler 2007) oder Carboxymethylcellulose (CMC) -Systeme (Kouda et
al. 1996) Anwendung. Fiir diese Fluide ist hdufig noch die Erarbeitung von Modellen
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fiir die Beschreibung von Stofflibergangskoeffizienten oder anderer wichtiger Parameter
wie Axialkraftbeiwert oder Mischkennzahl erforderlich.
Biogassubstrate sind hochviskose, partikelbeladene nicht Newton’sche Fluide. Dem
nicht Newton’schen Verhalten wird Rechnung getragen, indem Xanthan fiir die Misch-
zeitversuche verwendet wird (Brehmer et al. 2012).
Ebenso sind Carbopol-Lésungen als Fluide zur Darstellung nicht Newton’scher Gemi-
sche geeignet (Gomez et al. 2010). Die Gelbildung ist jedoch vom pH-Wert abhingig.
Somit sind Neutralisationsreaktionen zur Bestimmung der Mischzeit nur bedingt an-
wendbar.
Speziell fiir die Darstellung von Kldrschlimmen kommen drei Fluide in Frage (Eshti-
aghi et al. 2012). Es handelt sich um die Losungen beziehungsweise Suspensionen fol-
gender Stoffe:

- Carboxymethylcellulose (CMC),

- Carbopol

- Laponit
Laponit ist ein synthetisches Natriumsilikat, das in Wasser suspendiert thixotrope Ei-
genschaften ausbildet. Die Partikel sind nur wenige Nanometer grof3. Diese Suspension
wird beispielsweise als Kiihlfliissigkeit fiir Bohrkopfe in der Erdolforderung eingesetzt
(Phuoc et al. 2009). Kliarschlamm und CMC-Losungen verhalten sich bei hdheren
Scherraten (> 10 1/s) dhnlich. Als Konsequenz daraus kann dieses Fluid fiir die Darstel-
lung von Mischvorgingen genutzt werden. Fiir den Bereich niedriger Scherraten ist
durch die FlieBgrenze des Klirschlamms Carbopol als Modellfluid zu verwenden. Fiir
die Darstellung der thixotropen Eigenschaften ist Laponit zu nutzen. SchlieBlich bleibt
festzuhalten, dass es sich bei den angesprochenen Fluiden um Einphasensysteme, oder
im Fall von Laponit, um sehr kleine Partikel, handelt. Damit bleibt die Frage der Dar-
stellung von Partikeln in Gérsubstraten offen (Eshtiaghi et al. 2012).
Ein weiterer Ansatz zur Darstellung von Kldrschlamm ist die Verwendung von syntheti-
schen Flocken aus Alginat, die durch Fillung mit Calcium-Ionen entstehen (Sanin &

Vesilind 1996).
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3 Aufgaben- und Zielstellung

Diese Arbeit verfolgt das Ziel, biologisch unbedenkliche und optisch zugéngliche Mo-
dellstoffsysteme fiir die Messung verfahrenstechnischer Parameter in zentral geriihrten
Biogasanlagen zu finden. Der Einsatz dieser Systeme soll reproduzierbare Aussagen
zum Stromungszustand und zur Durchmischung im relevanten Leistungsbereich
P/V=6-10 W/m?

(U. S. Environmental Protection Agency 1987) ermdglichen. In einem ersten Schritt ist
eine geeignete Methode zu finden, mit der die Rheologie eines klassischen Substrates
bestimmt werden kann. Die erhaltenen Daten sind mit Werten aus der Literatur zu ver-
gleichen. Durch den zu erwartenden messtechnischen Aufwand fiir die Ermittlung der
Daten, erfolgt die Beschriankung auf Maissilage als ein weit verbreitetes Substrat oder
Substratbestandteil. Die schlechte optische Zugénglichkeit der Substrate erfordert ein
transparentes Modellstoffsystem fiir Mischzeitversuche. Die rheologischen Eigenschaf-
ten miissen weitestgehend dem Realsubstrat entsprechen. Weitere Systeme sind fiir Ka-
vernenversuche und fiir die Betrachtung von Schwimm- und Sinkschichten erforderlich.
Mit den beschriebenen Systemen ist eine Charakterisierung des Ist-Zustandes bestehen-
der Anlagen vorzunehmen und Optimierungsvorschlidge zu unterbreiten. Neben dem
experimentellen Teil gehoren auch Betrachtungen mit Hilfe der numerischen Stro-
mungsmechanik zur Aufgabenstellung. Diese bestehen aus Simulationen im Labormaf-
stab (50 L) und numerischen Betrachtungen einer grofStechnischen Anlage (1.000 m?).
Durch den Vergleich der experimentellen und numerischen Ergebnisse mit Modellen
aus der Literatur und einer erforderlichen Modifikation der Modelle soll ein Beitrag zur
verbesserten Auslegung zentral geriihrter Biogasanlagen unter den folgenden Gesichts-
punkten erfolgen:

- gute Durchmischung

- Vermeidung von Schwimm- und Sinkschichten

- Maximierung von auftretenden Kavernen

- geringer Leistungseintrag
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4 Material und Methoden

4.1 Versuchsaufbau

41.1 Behalter

Die Versuche wurden in einem zylindrischen, transparenten Behélter mit Flachboden
durchgefiihrt (Abbildung 15). Dieser Behélter bestand aus Acrylglas (Polymethmethyl-
acrylat, PMMA). Die iiberwiegende Zahl der Versuche wurde im unbewehrten Behilter
(I) vorgenommen. Fiir den Vergleich mit Literaturwerten erfolgten einzelne Messungen
im bewehrten Behélter (II). Der Abbildung 15 ist die vorliegende Nomenklatur zu ent-
nehmen. Grof3buchstaben beziehen sich auf allgemeine Grofen, die zum Behélter geho-
ren. Mit kleinen Buchstaben sind Groflen gekennzeichnet, die zur Riihrergeometrie ge-
horen. Der Behilter hatte einen Innendurchmesser von D =400 mm. Die Fiillhéhe im
Behilter ist gleich dem Durchmesser. Mit dem Bodenfaktor Kg = 0 fiir einen Flachbo-

den ergibt sich ein Volumen von V =50 L.

[ Unbewehrt II Bewehrt
: a
Symbol Bedeutung
B B
Ny 3 a Abstand Stromstorer zur
e V Wand
< T~ /=’ Bg Breite Stromstorer
’ d Riihrerdurchmesser
g N D Behalterdurchmesser
et
< . H Fiillhohe
SR h,., Mittlere
|- /I Riihrereinbauhohe
: g Hg Stromstorereintauchtiefe
=
: hy Trombentiefe
: (Strichpunktlinie)
[}
! hy e Maximale Trombentiefe
d ! (Punktlinie)
] z Stufenabstand
D,

Abbildung 15: Schematische Darstellung des Behélters mit Symbollegende

Fiir die Versuche mit einer Bewehrung wurden vier Stromstérer mit einer Breite von
Bs =32 mm und einer Eintauchtiefe von Hg = 320 mm mit einer Arretierung am oberen

Flansch des zylindrischen Schusses befestigt.
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41.2 Antriebe

Fiir den Antrieb wurde ein Technikumsrithrwerk (frequenzgesteuerter Wechselstrom-
motor), (Engineering durch die Firma STC-Engineering GmbH) mit einer maximalen
Leistung von P =3 kW verwendet. Durch das Getriebe und den eingebauten Frequen-
zumrichter (Firma Danfoss) sind Drehzahlen im Bereich von N =35RPM bis
N =500 RPM moglich. Die genutzte Momentenmesswelle (Firma Hoéttinger Baldwin
Messtechnik, 20 Nm) erlaubt Messungen bis zu einem maximalen Drehmoment von
M =20 Nm. Das maximale Drehmoment darf bei einer Dauerbelastung den Wert
M = 18 Nm jedoch nicht iiberschreiten.

Bei der Leistungsbestimmung in wissrigen Medien war die Auslastung der 20 Nm-
Messwelle sehr gering. daher wurden vergleichende Messungen fiir den turbulenten
Bereich mit einem weiteren Rithrwerk (Hersteller unbekannt) durchgefiihrt. Dieses war
mit einer Antriebsleistung von 1 kW und einer 5 Nm-Messwelle (Firma Hottinger
Baldwin Messtechnik, Drehmoment im Dauerbetrieb: 4,5 Nm) ausgestattet. Mit diesem

Antrieb sind Drehzahlen im Bereich von N = 100 RPM — 300 RPM ceinstellbar.

4.1.3 Ruhrergeometrien

Im Rahmen der Messungen fanden zwei verschiedene Riihrergeometrien Verwendung.
Fiir die rheologischen Untersuchungen kam ein dreifliigeliger Blattrithrer mit einem
Riihrerdurchmesserverhéltnis d/D = 0,39 und einem dimensionslosen Blatthohenver-
hiltnis h/d = 1,58 zum Einsatz. Die Starke der Blitter betrug 2 mm. Die dimensionslose
Riihrereinbauhdhe ist mit h/D = 0,15 gewihlt worden.

Fiir die Versuche zur Hydrodynamik wurde der RUAX-Riihrer® (RUdislebener AXial-
rithrer -Markenname der Firma CHEMA) verwendet. Es handelt sich um einen zwei-
oder dreifliigeliger Axialriihrer, der auch bei zentral geriihrten Biogasanlagen in der
Praxis Anwendung findet. Die Riihrfliigel sind ldngs der Achse geknickt. Das Abkni-
cken des Blattes bewirkt eine erhdhte Stabilitit gegen eine Verbiegung (Liepe et al.
1998). Der in diesem Fall betrachtete Riihrer besall zwei Knickstellen. Die Stirke des
Materials fiir die Fliigel betrug 2 mm. Abbildung 16 zeigt schematisch den Riihrer in
einer zweifliigligen Ausfithrung. In der Praxis besitzen die Riihrer einen auf den Behil-
terdurchmesser bezogenen Durchmesser von d/D =0,25. Zur Reduzierung des Leis-
tungseintrages wurde bei den Durchmesserverhéltnissen d/D = 0,50 und d/D = 0,60 eine

zweifliigelige Anordnung gewahlt (Tabelle 9).
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I Seitenansicht
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Abbildung 16: Schematische und fotografische Darstellung des betrachteten RUAX-Riihrers®

Tabelle 9: Verwendete Axialriihrer mit Durchmesserverhiltnis und Fliigelanzahl
d/D [-] NFlﬁgel ['] dNabe [mm]

0,25 3 17
0,35 3 17
0,50 2 30
0,60 2 30

41.4 \Wellen

Fiir den Blattriihrer und die RUAX-Riihrer® mit einem d/D > 0,50 wurden Wellen aus
rostfreiem Edelstahl (Werkstoffnummer 1.4571) mit einem Durchmesser von 16 mm
verwendet. Die Montage der Riihrer geschah mittels Madenschrauben auf der Welle.
Fiir die Rithrer mit einem d/D =0,25 und d/D =0,35 kamen aufgrund der geringen
Nabendurchmesser Gewindestébe aus Stahl (Werkstoffnummer nicht bekannt) mit ei-
nem Durchmesser von 10 mm zum Einsatz. Die Befestigung der Riihrer erfolgte {iber

eine Verschraubung mit Muttern.

4.1.5 Newton’sche Fluide fiir die Ermittlung der Newton-Zahl
Fiir die Bestimmung des Leistungsbeiwertes im vollturbulenten Bereich ist entionisier-
tes Wasser aus einer Umkehrosmoseanlage genutzt worden. Die Leitfahigkeit dieses

Wassers lag unter 0,3 uS.
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Stirkehydrolysat
Das Stéarkehydrolysat (C*Pharm Sweet 01533, Firma Cargill) hat eine Viskositit von
n =110 Pas bei 20 °C und besitzt Newton’sches Flieverhalten. Durch eine Verdiin-
nung mit entionisiertem Wasser sind verschiedene Viskositéten einstellbar (Abbildung
17 und Gleichung (4-1)):

N =296-10714. 357107 ¢, (4-1)
Mit diesem Fluid und dem gewihlten Antrieb sind Reynolds-Zahlen bis Re = 200 reali-
sierbar. Die Dichte des Stirkehydrolysats betrdgt in dem gewihlten Konzentrationsbe-

reich (c =90 ... 100 Ma%) 1.400 = kg/m?.

150
2

100
A
=]
=

50

*
*
. ‘w"//‘
90 95 100

¢ [Ma%]

Abbildung 17: Darstellung der Viskositit des Stiarkehydrolysats in Abhéngigkeit von der Kon-

zentration in Ma% bei 20 °C

Glycerin

Fiir Messungen im Ubergangsgebiet wurde Glycerin (Firma GlaconChemie) verwendet.

Die Abhéngigkeit der Viskositdt wissriger Losungen des Glycerins von der Konzentra-

tion ist mit einer Genauigkeit von £5 % durch die folgende Gleichung gegeben:
n=2929-1073. CGlycerin19'719 . @~[2.25103CGrycerin=0,13132]-6 (4-2)

Die Dichte des Glycerins ist durch die folgende Gleichung beschreibbar:
p=10%-(5098-10"1--2,78-10"*-9) - CGlycerin1,99z-1o—1' (4-3)
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Fiir die Einstellung der Viskositidt wurde zunichst mit Hilfe der Gleichung (4-2) die zu
benutzende Konzentration fiir den gewiinschten Reynolds-Zahl-Bereich abgeschitzt.
Von jedem Fluid wurde fiir die Validierung der Dichte und der Viskositdt eine Probe

genommen und vermessen (siche Abschnitt 4.2.1 und Abschnitt 4.2.3).

41.6 Nicht Newton’sche Fluide

Xanthan

Xanthan ist ein hdufiges Dickungsmittel in der Lebensmittelindustrie (Voragen et al.
2003). Es wurden zwei verschiedene Xanthan genutzt. In den ersten Untersuchungen
zum Verfahren nach (Metzner & Otto 1957) wurde ein Xanthan (Hersteller unbekannt)
verwendet, das aufgrund der Zellreste im Xanthan zu einer triiben Losung fiihrte. Das
Xanthan fiir die Modellstoffsysteme von der Firma Colltec ist ein speziell gereinigtes

Xanthan, wodurch die erzielten Fliissigkeiten bei Blasenfreiheit klar sind.

Carboxymethylcellulose CMC
Carboxymethylcellulose (Hersteller unbekannt) ist ein Makromolekiil und ein Derivat

der Cellulose. Es wird hiufig als Dickungsmittel in der Lebensmittelindustrie eingesetzt

(Thielking & Schmidt 2006).
4.2 Bestimmung weiterer Stoffwerte

421 Dichte
Fiir die Dichtebestimmung stand ein Biegeschwinger (Mettler Toledo; DE 40) zur Ver-
fligung. Das Messprinzip basiert auf der Messung der Schwingungsdauer einer Glaska-
pillare. Ein U-formiges Glasrohr wird in Schwingung versetzt. In Abhingigkeit von der
Masse des Glasrohres verdndert sich die Frequenz. Je hoher die Masse ist, umso kleiner
ist die Frequenz und umso hoher ist die Schwingungsdauer. Die Dichte ergibt sich aus
der Schwingungsdauer T und zwei gerétespezifischen Konstanten A und B:
p=A-T?+B. (4-4)
Das Stiarkehydrolysat und die Maissilage wurden nicht durch die Pumpe in die Kapillare
eingesaugt. Die Dichtebestimmung fiir diese Fluide erfolgte durch die Wagung von ei-
nem definierten Volumen (250 & 2 mL). Die Dichte ergibt sich nach der Definitions-

gleichung zu (fiinf Replikate):

m

P = ; (4-5)
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4.2.2 Trockensubstanzgehalt (TS)

Die Trockensubstanz wurde mit Hilfe eines Trockenschranks bestimmt. Dazu wurden
m =5 g der zu untersuchenden Substanz eingewogen (Mginwaage) Und anschlieBend bei
110 °C tiber Nacht getrocknet. Nach der Trocknung wurden die Proben erneut gewogen

(MTrocken). Der TS-Gehalt ergibt sich durch (fiinf Replikate):

MEinwaage

4.2.3 Rheologie einphasiger Fluide

Die Messungen zur Rheologie einphasiger Systeme erfolgten mit dem Rheometer Phy-
sica MCR 301 der Firma Anton Paar. Dieses Rheometer mit Luftlager erlaubt sowohl
Rotations- als auch Oszillationsmessungen. Bei niedrigviskosen Fluiden mit wissriger
Konsistenz wurde ein Zylindersystem (CC27) genutzt. Der Messspalt bei dieser Anord-
nung betrug 1,130 mm. Bei hochviskosen Fluiden kam eine Kegel-Platte-Anordnung
(CP50) zur Anwendung. Der Messkegel hatte einen Durchmesser von 49,975 mm, bei
einem Kegelwinkel von 0,99 °. Der Messspalt dieser Anordnung betrug 0,055 mm.
Durch die Vorgabe der Drehzahl und der Messung des Drehmoments konnen mit Hilfe

der folgenden Gleichungen die Scherrate und die Schubspannung berechnet werden:

Scherrate:

Yy =Csg " N; 4-7)
Schubspannung:

T =Css* M. (4-8)

Css und Cgg sind messkorperspezifische Konstanten und in dem jeweiligen Messsys-
tem-Datenblatt dokumentiert. Fiir die Amplituden-Sweeps wurde eine Kreisfrequenz
von ® =10 1/s bei einer Deformationsvorgabe im Bereich von y, =0,01 — 100 % ge-
wihlt. Fiir die Ermittlung der Relaxationszeiten wurde eine Deformation von ya =35 %
eingestellt. Die Auswertung der Messergebnisse erfolgte mit der Software Rheoplus

V2.32 der Firma Anton Paar.

4.2.4 Rheologie mehrphasiger Fluide

Fiir die Bestimmung der FlieBkurven mehrphasiger Fluide wurde das Verfahren nach
(Metzner & Otto 1957) angewendet (Abschnitt 2.3.2). Das Probevolumen betrug circa
V =40 L. Hierfiir wurde der in dem Abschnitt 4.1 beschriebene Blattriihrer und der be-
reits erwidhnte unbewehrte DN 400 Plexiglasbehélter verwendet. Die dimensionslose

Fiillhohe H/D wurde jedoch auf H/D = 0,75 reduziert.
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4.2.5 PartikelgroBenverteilung
Fiir die Messung der PartikelgroBenverteilung der Silage-Partikel wurde eine Siebung
mit einer Siebmaschine der Firma Retsch und verschiedenen Sieben (Tabelle 10) vorge-

nommen.

Tabelle 10: Verwendete Siebbdden zur Ermittlung der PartikelgroBenverteilung

Siebboden Maschenweite

[mm]
1 6,30
2 5,00
3 4,00
4 3,15
5 2,60
6 1,60
7 0,32

Vor der Siebung sind die Partikel bei 105 °C getrocknet worden. Berechnet wurden der
Medianwert der PartikelgroBenverteilung Xso, 3, der Modalwert der PartikelgroBenver-
teilung Xy, 3 und der Mittelwert der PartikelgroBenverteilung X5. Dieser ergibt sich aus
der Summe der Massen Am; auf den Siebbdden bezogen auf die Einwaage mge, und der

jeweiligen mittleren Korngrof3e x; m der Fraktionen von i bis n (Stie3 1995):

—_ A i
Xy =30 xim —. (4-9)

Mges

4.3 Bestimmung hydrodynamischer Kennzahlen

4.3.1 Dimensionsloser Leistungseintrag

Fiir die Leistungsermittlung im Riihrbehélter gibt es eine Reihe von Mdglichkeiten
(Ascanio et al. 2004). Die Bestimmung des Leistungseintrages geschah mit Hilfe von
Drehmomentenmesswellen der Firma Hottinger-Baldwin-Messtechnik. Es wurden zwei
verschiedene Messwellen fiir die Bereiche bis 5 Nm und bis 20 Nm eingesetzt.

Fir die Datenerfassung wurde ein Messverstirker (Firma Hoéttinger-Baldwin-
Messtechnik) verwendet. Die Messwerte fiir eine Drehzahl sind fiir 60 s mit einer Fre-

quenz von f =1 Hz aufgezeichnet worden. Aus den 60 Messwerten erfolgte die Mittel-
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wertbildung. Von den Bruttomesswerten fiir das Drehmoment wurden die Leerlauf-
drehmomente subtrahiert. Nach jeder Leistungsmessung ist das Rithrwerk aus der Fliis-
sigkeit herausgefahren und das Leerlaufdrehmoment in Abhéngigkeit der Drehzahl N
ermittelt worden. Fiir diese Kurve wurden 15 Messpunkte im Drehzahlbereich der Leis-
tungsmessung gewahlt und eine Regression mit einem Polynom 2. Grades durchgefiihrt.
Das Nettodrehmoment Mt netto €rgab sich aus dem Bruttodrehmoment M o und der
Regression:

M7 netto = Me prutto — (@ N? + b - N +c). (4-10)
Mit diesem Nettodrehmoment war die Newton-Zahl durch Gleichsetzen und Umstellen
der Gleichung (2-1) und Gleichung (2-2) berechenbar:

2m-M
Ne = ——.
p'N -d>

(4-11)

Zusitzlich fand eine Bestimmung der Drehzahlmessung mit einem Lasermessgerit
(Voltcmft® DT-1L) statt. Die Welle wurde mit einer Reflexionsmarke versehen, auf
diese war der Laserstrahl zu richten. Aus der Anzahl der Reflexionen in einer definier-

ten Zeit wird die Drehzahl berechnet.

4.3.2 Mischzeit

Fiir die Ermittlung der Mischkennzahl wurde die Methode des letzten Farbumschlages
verwendet. Dazu wurde der Behilterinhalt zunichst mit entionisiertem Wasser befiillt.
Durch die Zugabe von V=10ml einer 1 %igen Phenolphtaleinlosung ist eine
Konzentration des Indikators im Bereich von 2 - 3 mg/L eingestellt worden (Kraume
2006). Bevor die erforderliche Menge an Xanthan fiir eine Konzentration von ¢ =2 g/kg
in den Behilter gegeben wurde, ist diese mit V =200 ml Ethanol (vergillt) versetzt
worden. Das Ethanol bewirkt durch die geringe Oberflichenspannung eine vollstdndige
Benetzung der Xanthanmolekiile, wodurch die Luft in den Zwischenrdumen verdréngt
wird. Diese Benetzung reduziert die Gefahr von Blasenbildung. Das Ethanol-Xanthan-
Gemisch wurde unter Rithren langsam in den Behélter gefiillt. Nach vollstaindigem
Aufklaren des Inhalts waren Mischzeitbestimmungen durchfiihrbar.

Fiir eine Mischzeitbestimmung wurde der pH-Wert zunédchst mit Hilfe einer tropfenwei-
sen Zugabe von Natronlauge auf pH = 8,0 - 8,5 eingestellt. In diesem pH-Wert-Bereich
schldgt Phenolphtalein von farblos zu rosa-violett um. AnschlieBend ist die Zugabe von
V =5 ml Natronlauge (Cmolr = 2 Mol/L) vorgenommen worden. Nach einem Zeitraum
t=2...3 - ty konnte Salzsdure (Cmolar = 2 Mol/L) mit einem Uberschuss von 5 % hinzu-

gegeben werden. Die Messgrof3e war die Zeit von der Zugabe der Salzsdure bis zum
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Verschwinden der letzten Farbschliere. Nach jedem Versuch erfolgte eine Riick-
titration mit Natronlauge, um wieder den Umschlagspunkt des Indikators einzustellen.
Mit einer Behélterfiillung waren maximal zwanzig Mischzeitmessungen moglich, bevor
sich die steigende Salzkonzentration negativ auf die Messgenauigkeit auswirkte. Auf-
grund der Sdurelabilitit von Xanthan wurde eine zunehmende Verdiinnung durch die
Zugabe von Sédure und Lauge in Kauf genommen. Die relative Abweichung der einge-
stellten Xanthankonzentration betrug maximal + 0,5 %. Es fand eine dreifache Bestim-
mung der Mischzeit statt. Die Berechnung der Mischkennzahl ist nach Gleichung (2-8)
gegeben.

4.3.3 Axialkraftbeiwert

Fiir die Ermittlung des Axialkraftbeiwertes ist der gesamte Behélter auf eine Industrie-
waage der Firma Kern Industriewaagen positioniert worden (Messgenauigkeit +5 g).
Die digital aufgezeichneten Werte wurden nach Gleichung (4-12) fiir die Berechnung

des Axialkraftbeiwertes herangezogen:

Am-g
Cax = p'NZ'd‘l" (4_12)

Die Datenaufzeichnung fiir die Masse erfolgte fiir 60 Sekunden mit einer Frequenz von
f=1 Hz. Fiir die Berechnung des Axialkraftbeiwertes wurde der Mittelwert der 60 Wer-
te gebildet. Vor jedem Versuch wurde die Waage tariert, sodass nur die Anderung der

Gewichtskraft durch die Anderung der Masse ermittelt wurde.

4.3.4 Trombenbeiwert

Fiir die Berechnung des Trombenbeiwertes ermdglichte eine Skalierung der Welle und
der Behilterwand (Genauigkeit 5 mm) die Messung der Trombentiefe. Gemessen wurde
die Absenkung des Fliissigkeitsspiegels um die Welle. Die Berechnung des Tromben-

beiwertes ist nach Gleichung (2-13) vorgenommen worden.

4.3.5 Kavernendurchmesser und Kavernendrehzahl

Fiir die Ermittlung des Kavernendurchmessers wurde ein mit Silagepartikeln beladenes
Stoffsystem (Abschnitt 5.1.4) genutzt. ZielgroBe war die Drehzahl, bei der eine Bewe-
gung der Partikel an der Behilterwand vorhanden ist. Die gewéhlten MessgroBen an
diesem Punkt waren die Drehzahl, das Drehmoment sowie die Axialkraft nach den zu-
vor beschriebenen Methoden. Jede Konfiguration wurde bei einem Messdurchlauf mit
demselben Fluid ausgefiihrt. Es wurden insgesamt 3 Messdurchldufe vorgenommen,

wobei jede Kavernendrehzahl dreimal bestimmt wurde.
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44 Numerik

Simulationen im Labormaf3stab (50 L Maf3stab) dienten der Ermittlung eines geeigneten
Turbulenzmodells fiir die Simulationen einer Anlage mit einem Volumen von
V = 1000 m* und einer Nachstellung der Kavernenergebnisse.
In den Simulationen zur 1.000 m?*-Anlage sind hydrodynamische Kennzahlen und Aus-
sagen zur Kavernenbildung in diesem Malstab abgeleitet worden. Die Ausfiihrung aller
Simulationen geschah auf einem linuxbasierten Cluster mit 32 Kernen (jeweils 2 GHz,
1 GB RAM). Es wurde auf Ansys® CFX in den Versionen 12.0 bis 14.5 zuriickgegrif-
fen. Alle Gitter bestanden aus unstrukturierten Tetraeder-Netzen. Die Simulationen wa-
ren einphasig und stationdr unter Nutzung des Multiple Reference Frame Model (AN-
SYS Inc. 2015). Bei dieser Simulation wird der Reaktor in einen stehenden und in einen
rotierenden Bereich eingeteilt. Der rotierende Bereich umfasst den Riihrer, der stehende
Bereich den Grof3teil des Reaktors.
Fiir die Oberflache ist die Annahme getroffen worden, dass es sich hierbei um eine rei-
bungsfreie Wand handelt. Dies gilt nur bei kleinen Drehzahlen, da es bei hoheren zur
Trombenbildung und damit zur Verdnderung der Wand kommt. Bei hohen Drehzahlen
ist mit einer freien Oberfliche zu rechnen (Ciofalo et al. 1996). Eine solche Rechnung
erhoht jedoch den Aufwand und ist mit der genutzten Technik fiir die zu betrachtende
Anlage nicht in einem vertretbaren Zeitrahmen zu realisieren. Fiir die Turbulenzmodel-
lierung wurden drei Ansétze betrachtet:

- k-e-Modell

- SST-Modell

- ohne Turbulenzmodellierung (laminare Rechnung)
Bei den Turbulenzmodellen handelt es sich in beiden Fillen um Zweigleichungsmodel-
le, wobei das SST-Modell eine Kombination aus dem k-¢ und dem k-w-Modell darstellt
(Menter et al. 2003).
Im Labormafstab wurden Simulationen mit den Rheologien der Modellstoffsysteme a
und b sowie mit ungemahlener Silage als Fluid durchgefiihrt. Fiir alle drei Stoffsysteme
wurde die Annahme getroffen, dass es sich um einphasige Fluide handelt.
Fiir die Beschreibung der Rheologie sind verschiedene Ansitzen getestet worden:

- Herschel-Bulkley

- Ostwald und de Waele
Die Verwendung des Herschel-Bulkley-Ansatzes war nur bei Simulationen mit Modell-

stoffsystem a gerechtfertigt, da nur fiir dieses Fluid eine FlieBgrenze aus Experimenten
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vorlag. Die Verdnderung der Grenzen fiir die Scherrate im Bereich von
0,001 <y <1.000 1/s besall keinen Einfluss, sodass als Standardeinstellung der Bereich
0,01 <y <1.000 1/s verwendet wurde. Die Berechnung der Kavernengrofle aus den
Simulationen erfolgte durch die Bestimmung der Volumina, in denen die vorliegenden

Geschwindigkeiten groBer als 1 % der vorgegebenen Umfangsgeschwindigkeit waren.

Seite 61



Experimentelle Ergebnisse

5 Experimentelle Ergebnisse

5.1 Rheologische Messungen

5.1.1 Verfahren nach (Metzner & Otto 1957)

Laminare Konstante Cy,, fiir einen dreifliigeligen Blattriihrer

Fiir die Bestimmung der Metzner-Otto-Konstante ist zunichst die Abhéngigkeit des
Leistungsbeiwertes von der Reynolds-Zahl im laminaren Bereich gemessen worden.
Die im Stirkehydrolysat (C*Pharm Sweet 01533) fiir den Dreiblattrithrer (Bereich
0,1 <Re < 100, Abbildung 18) vorliegenden Newton-Zahlen kdnnen mit der laminaren

Konstanten Cpay = 156,5 £ 7,8 durch die folgende Funktion dargestellt werden:

156,5
Ne = 222, (5-1)
1.000
D =0,40 m
H/D =0,75
d/D =0,39
h/D =0,15
3-Blattriihrer
Ne - Re =156,5
<100
Z
0
10 %%%O
0,1 1,0 Re [] 10,0 100,0

Abbildung 18: Darstellung der Newton-Zahlen fiir einen dreifliigeligen Blattrithrer im Bereich
0,1 <Re <100, Medium Stiarkehydrolysat (Newton’sches FlieBverhalten)

In der Literatur sind fiir zweiflligelige Rithrer Werte im Bereich Cpav =100 - 110
(Kraume 2006; Ameur & Bouzit 2013) und fiir einen vierfliigeligen Blattriihrer eine
laminare Konstante von Cyam = 189,6 zu finden (Brehmer et al. 2012). Der eigene Wert

liegt zwischen dem fiir einen zwei- und vierfliigeligen Riihrer. Der Wert wird als besti-
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tigt angenommen und ist somit fiir weitere Betrachtungen zu verwenden. Die aus der
Literatur hiufig genannte Grenze von Re = 10 fiir eine laminare Strémung ist als oberer
Giiltigkeitsgrenzwert zu beriicksichtigen. Fiir die betrachtete Riihrergeometrie ist der
Zusammenhang nur bis Re = 8 gegeben (Abbildung 18).
Bei der Durchfiihrung dieser Messung gilt es folgendes zu beachten:
Ein Eintrag von Blasen ist wihrend der Messung nicht vermeidbar. Dies fiihrt zu einem
Absinken der Viskositit im Behélter. Durch den geringen Messspalt des Rheometers
findet ein Ausgasen unverziiglich statt, sodass nur die Viskositét des reinen Starkehyd-
rolysats gemessen wird. In der Folge finden fiir die Berechnung der Reynolds-Zahl die
hoheren Viskosititen des reinen Hydrolysats Anwendung. Die daraus resultierende Dis-
krepanz fiihrt zu einer zu kleinen laminaren Konstante. Daher ist nach einer Messreihe
mit 15 Messungen von jeweils 60 Sekunden eine Pause einzulegen. Die Dauer der
Messpause ist abhéngig von der Viskositdt des Stdrkehydrolysats. Innerhalb dieser Zeit
kann das Hydrolysat ausgasen. Bei einer Viskositit von n = 10 Pas betrégt diese Mess-
pause mindestens 24 h, bei einer Viskositdt von 40 Pas mindestens 48 h. Diese Zeitrdu-
me ergeben sich mit einer groben Abschitzung iiber die Blasenaufstiegsgeschwindig-
keit. Ausgangspunkt ist ein Kréftegleichgewicht:

Fy = F; + Fg. (5-2)
Aus dieser Bilanz resultiert die Gleichung (Kraume 2012):

4 - 1
WB:\/E.%.g.dB.E_ (5-3)
Der Widerstandsbeiwert  ist abhéngig von der Reynolds-Zahl:
24
= e (5-4)

Diese Gleichung ist nur bei sehr kleinen Reynolds-Zahlen (Re < 1) giiltig. Durch die
geringen Blasendurchmesser (Annahme rg = 1 mm) und die hohe Viskositit (n =10 —
40 Pas) ergeben sich Reynolds-Zahlen kleiner als eins, sodass die Annahme einer

schleichenden Stromung gerechtfertigt ist.

Metzner-Otto-Konstante Cyo fiir einen dreifliigeligen Riihrer

Fiir die Bestimmung dieser Konstante sind zwei Xanthan-Losungen in verschiedenen
Konzentrationen verwendet worden. In der Abbildung 19 ist der aus den Messungen
vorliegende Zusammenhang zwischen der repridsentativen Scherrate und der Drehzahl
dargestellt. Der Anstieg betrdgt fiir die betrachtete Riihreranordnung Cyio = 10,0. Die
Metzner-Otto-Konstante liegt im Bereich der in der Literatur beschriebenen Werte

Cwmo = 10— 12 (Langer & Deppe 2000) fiir wandferne Riihrer.
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Der lineare Zusammenhang ist nur in einem engen Messbereich anzuwenden. Limitiert
wird dieser Bereich durch die Reynolds-Zahl. Die geringere Viskositdt bei der Xanthan-
Losung mit einer Konzentration von 5 g/kg fiihrt bereits bei kleinen Drehzahlen zum
Verlassen des fiir den linearen Zusammenhang giiltigen Bereiches. Eine Erh6hung der
Fluidviskositét erhoht einerseits die Belastung der Messwelle und andererseits sind auch

bei hoheren Drehzahlen Reynolds-Zahlen kleiner als 10 einstellbar, sodass bei einer
Konzentration von 20 g/kg auch bei N =60 RPM noch der linearer Zusammenhang

vorhanden ist. Eine Limitierung liegt auch bei zu kleinen Drehzahlen vor, da in diesem
Bereich das Gesamtdrehmoment nicht sehr viel hoher als das Lastmoment ist.

10

8 |

L % D =040m
6 ¥ r HD =075 |
4] I dD =039
= ’ h/D =0,15
— % Blattriihrer
>
4 T At A Xanthan 20 g/lkg |1
Lﬁ A Xanthan 5 g/kg
A 7=10,0-N
2
A
0
0,0 0,5 1,0
N [1/s]

Abbildung 19: Darstellung der Scherrate y gegen die Drehzahl N fiir einen dreifliigeligen Blatt-
riihrer zur Ermittlung der Metzner-Otto-Konstante unter Verwendung zwei verschieden konzen-
trierter Xanthan-Losungen (Fehlerbalken entsprechen 10 %)

5.1.2 Vergleich zwischen Rheometer und (Metzner & Otto 1957)

Fiir die eingesetzte Carboxymethylcellulose-Losung (CMC) und die Xanthan-L&sung
ist eine Ubereinstimmung beziiglich der mittels Methode nach (Metzner & Otto 1957)
und der mit dem Rheometer Physica MCR 301 aufgenommenen FlieBkurve ersichtlich
(Abbildung 20). Fiir die Xanthan-Losung sind groflere Schwankungen der Messwerte
festzustellen. Die geringeren Viskosititen fiihren zu einer niedrigeren Auslastung der

Messwelle. Der maximale Messbereich fiir das Verfahren nach (Metzner & Otto 1957)
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ist bereits bei Scherraten von 7 <10 1/s erreicht. Das Verlassen des laminaren Stro-
mungsregimes erkldrt den Anstieg der Messwerte fiir die Viskositidt in diesem Ab-
schnitt.

Es kann geschlussfolgert werden, dass die Methode fiir einphasige Fluide in gewissen
Konzentrationsgrenzen praktikabel ist. Moglichkeiten den Messbereich zu erweitern,
sind die Verwendung eines kleineren Riihrers, um auch bei hoheren Drehzahlen zu mes-
sen, dies fiihrt jedoch zu kleineren Drehmomenten. Die Nutzung eines Riihrers mit ei-
nem kleineren Durchmesserverhiltnis ist nur in der Kombination mit einer Messwelle

zu empfehlen, deren Messbereich kleiner ist.

Xanthan Carboxymethylcellulose
100,0 .o o . O n
MR MO  MCR30l MO  MCR30l
*e K [Pas’] 7,53 7,67 81,0 78,6
0,13 0,13 0,39 0,40
10,0 %
A L e .
& S
= =] * *
s *e
b |
z O
-z
.§ O
1,0 n -
.y
|
| |
|
||
oy
oy
||
ol
N |
0,1
1 10 100

Scherrate Y [1/s]

Abbildung 20: Vergleich der mit dem Rheometer Physica MCR 301 (geschlossene Symbole)
der Firma Anton Paar ermittelten Viskositdten fiir Xanthan (Rauten) und CMC (Quadrate) mit
dem Verfahren nach (Metzner & Otto 1957) (offene Symbole)

5.1.3 Stoffdaten fiir ein reales Substrat

Fiir die Bestimmung der Rheologie ist die Dichte (Tabelle 11) und der TS-Gehalt der
Maissilage erforderlich. Der TS-Gehalt schwankt zwischen 28 % und 40 %. Diese
Schwankungen haben auch einen Einfluss auf die Rheologie. Durch einen geringeren
TS-Gehalt ist bereits viel Wasser in den Fasern vorhanden. Bei einem geringeren TS-
Gehalt der Ausgangssilage miissen beim Ansetzen mehr Partikel verwendet werden, um

den gewiinschten TS-Gehalt im Behélter zu erzielen. Dies resultiert zu hoheren Viskosi-
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titen. Bei einem TS-Gehalt von 15 % ist eine sehr starke Streuung der Dichtewerte vor-
handen, da das Erkennen eines ebenen Fliissigkeitsspielgels durch die hohe Partikel-

dichte erschwert worden ist.

Tabelle 11: Darstellung der Dichten von Silage-Wasser-Gemischen bei verschiedenen TS-
Gehalten

TS-Gehalt [%]  Dichte [kg/m?]

7,5 966 +£ 5,2
10,0 957+7,9
12,5 952 +13,3
15,0 943 +433

Die Dichte der reinen Maissilage (TS = 33 %) kann zwischen p = 560 - 720 kg/m? lie-
gen und nimmt mit steigendem TS-Gehalt ab (Mack 2010). Die Berechnung der Dichte
der Silage mit Hilfe der folgenden Gleichung:

B (1 TS [%]) N TS [%]
P = 100%/) P T100% P
ergibt mit einer Silage-Dichte von pgiiage = 600 kg/m? einen Wert von py = 958 kg/m?

bei einem TS-Gehalt von TS = 10 %.

(5-5)

Vor der Messung partikelbeladener Fluide, erfolgte unter Nutzung des Physica
MCR 301 und eines koaxialen Zylindersystems, die Bestimmung der Rheologie von
einem Rezirkulat aus einer Biogasanlage. Beim Rezirkulat handelt es sich um den Ab-
lauf der Anlage, der weitestgehend von groben Partikeln befreit ist und zum Einstellen
des TS-Gehalts in den Fermenter zuriickgefiihrt wird. Es besteht aus Wasser, Biomasse
und kleineren Partikeln. Die FlieBkurve fiir dieses Stoffsystem lautet:

7 = 0,036 Pas™ - y°73. (5-6)
Das Rezirkulat zeigt einen strukturviskosen Charakter. Der Konsistenzfaktor ist um ein
Vielfaches kleiner als der fiir Substrate in der Literatur (siche Tabelle 7) angegebene.
Der hohe Konsistenzfaktor muss somit durch die Fasern mit mehreren Millimetern
Lénge beeinflusst werden.
Die fiir Silage mit vier verschiedenen TS-Gehalten vorhandenen Viskosititsdaten zei-
gen, dass der Konsistenzfaktor mit steigendem Silagegehalt steigt und der FlieBindex
fallt (Abbildung 21). Die Literatur bestitigt den strukturviskosen Charakter und die
FlieBindices (n =0,2 — 0,4) liegen in einem &hnlichen Bereich (Tabelle 7). Die Daten

zeigen nur die Messwerte bis zu einer Scherrate von circa y = 10 1/s, da bei dieser
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Scherrate eine Reynolds-Zahl von Re =10 erreicht wird. Bei TS-Gehalten von
TS =7,5 % und TS = 10 % wurde der gleiche K-Faktor bestimmt. Es ist entweder kein
Unterschied vorhanden oder das Resultat ist auf die Messgenauigkeit in diesem Bereich
zuriickzufiihren. Die Messwerte bei einem TS-Gehalt von TS = 7,5 % zeigen eine starke
Schwankung. Die Auslastung der Momentenmesswelle betrdgt in diesem Bereich unter
1 % des maximal messbaren Drehmomentes. Wie bei den Messungen mit Xan-

than/CMC beschrieben, ist die Auflosung der Messwelle zu gering.

100

TS-Gehalt [%] K [Pas"] n [-]

O 15,0 2240 -0,22
& 12,5 21,2 0,22
©) 10,0 8,2 0,30
A 7,5 8,3 0,39

Repriisentative Viskositiit ng [Pas]

1 10 100
Repriisentative Scherrate Vg [1/s]

Abbildung 21: Mit Hilfe des Verfahrens nach (Metzner & Otto 1957) ermittelte Viskositatskur-
ven fiir Silage (Erntejahr 2013) bei unterschiedlichen TS-Gehalten

Der FlieBindex bei einem TS-Gehalt von TS = 15 % ist negativ. Es tritt der im Folgen-
den beschriebene Effekt bei der Anwendung des Verfahrens nach (Metzner & Otto
1957) auf. Bei kleinen Umfangsgeschwindigkeiten (< 0,2 m/s) bewegt sich der Riihrer
im feststoffbeladenen Raum. Bei der Erhhung der Drehzahl gréibt sich der Riihrer in
das Gemisch und driickt die Feststoffpartikel zunehmend nach auflen, sodass der Riihrer
selbst nur noch in reiner Fliissigkeit rotiert. Das gemessene Drehmoment ist in diesem
separierten Gemisch kleiner als im homogenen. Daher fillt die Viskositét stirker ab als
durch das strukturviskose Verhalten allein zu erkléren ist. Neben der unteren Messgren-
ze ist in diesem Fall noch eine obere Messgrenze auszuweisen. Bei einem TS-Gehalt

von 15 % ist das Gemisch nicht mehr pump- oder flieBfdhig und es wird von der Fest-
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stofffermentation gesprochen (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V. (FNR)
2013).

Im Gegensatz zu (Rostalski 2011) lag auch bei TS-Gehalten > 10 % ein Anstieg des
Konsistenzfaktors mit dem Anstieg des TS-Gehaltes vor, jedoch ist zu betonen, dass nur
eine Substratart betrachtet wurde. Die Viskositdtsdaten von Substraten mit einem TS-
Gehalt von TS = 10 % Maissilage aus verschiedenen Erntejahren weichen bei gleicher
Scherrate um bis zu 40 % voneinander ab. Unterschiede von bis zu 60 % treten beim

FlieBindex auf (Abbildung 22).
10

Reprisentative Viskositiit g [Pas]

Jahr K [Pas"] n[-]

o 2013 (1) 8,2 0,30
o 2013(Q2) 13,7 0,23
A 2012 9,9 0,20
<& 2011 9,4 0,39
1
1 Reprisentative Scherrate Tr [1/s] 10

Abbildung 22: Vergleich der Viskosititsdaten von Silage bei TS = 10 % fiir unterschiedliche
Erntejahre (2011 — 2013, 2013 zwei Proben genommen)

Diese Unterschiede entstehen durch die Messungenauigkeit und durch die Abweichun-
gen in den Eigenschaften der Silage. Unterschiedliche Feuchten der Rohsilage fiihren
beim Einstellen des TS-Gehalts zur Verwendung verschiedener Mengen an Silage. Bei-
spielsweise betrdgt der TS-Gehalt der Silage zum Erstellen der Probe 2013 (1)
TS =35 %, die der Probe 2013 (2) nur TS = 28 %. Fiir Probe 1 ist somit circa 20 % we-
niger Frischmasse zu verwenden. Die beschriebenen Unterschiede im TS-Gehalt und
der Rheologie sind auf verschiedene Ursachen zuriickzufiihren (Rostalski 2011):
» Erntezeitpunkt

» cingestellte Hackselldnge/verwendete Hackselmaschine
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» Probenentnahme (angestochener Bunker, noch abgedeckter Bunker)
» Sonneneinstrahlung

» Lagerung

5.1.4 FlieBkurven fir Modellstoffsysteme

Modellstoffsystem a — Modellstoffsystem fiir Mischzeitbestimmungen

Im Rahmen von Leistungsmessungen mit Silage waren die gemessenen Leistungsein-
trdge um ein Vielfaches hoher als die in einer realen Anlage vorhandenen. Fiir einen
dreistufigen RUAX-Riihrer” mit einem d/D =0,25 wurden volumenbezogene Leis-
tungseintrdge von P/V=10-1.000 W/m* bei Umfangsgeschwindigkeiten von
wrip = 0,5 — 3 m/s gemessen. Die Leistungseintrage im GroBmalstab liegen im Bereich
P/V <10W/m? (U. S. Environmental Protection Agency 1987). Ein Vergleich ist somit
nur bei geringen Umfangsgeschwindigkeiten mdglich. Diese geringen Werte (< 1 m/s)
liegen jedoch nicht bei groftechnischen Anlagen vor.

Neben dem Leistungseintrag ist das Stromungsregime zu beachten. Mit Hilfe des An-
satzes nach (Metzner & Otto 1957) ist eine grobe Abschitzung durchfiihrbar. Fiir eine
groBtechnische Anlage mit Drehzahlen im Bereich von N =18 — 25 RPM und einem
d/D =0,20 - 0,25 ergibt sich unter Verwendung der gemessenen Rheologie fiir einem
TS-Gehalt von TS = 10 % eine Reynolds-Zahl von Re” = 1.000. Im Labormafstab lagen
die Reynolds-Zahlen bei Re" < 100. Fiir die Einstellung gleicher Reynolds-Zahlen so-
wie gleicher Umfangsgeschwindigkeiten und dhnlicher Leistungseintrige im Labor-
und grofitechnischen MafBstab ist ein Fluid zu wihlen, welches einem Konsistenzfaktor
von K = 0,5 — 2 Pas" und einem FlieBindex im Bereich von n = 0,2 — 0,4 besitzt.

Als Grundlage fiir ein Modellstoffsystem bietet sich Carboxymethylcellulose (CMC)
an. Dieses Polymer bildet in Verbindung mit Wasser eine nicht Newton’sche Fliissig-
keit mit FlieBgrenze aus (Tabelle 12), sodass mit dem Herschel-Bulkley-Ansatz zu ar-
beiten ist. Eine Abschitzung der Scherrate mit Hilfe des Ansatzes nach (Metzner & Ot-
to 1957) ergibt fiir den zu betrachtenden Drehzahlbereich von N =60 — 500 RPM
Scherraten im Bereich von y =10 — 100 1/s, sodass die Beschrankung auf den Messbe-
reich und die gewdhlte Vereinfachung auf den Ansatz nach Ostwald und de Waele an
dieser Stelle gerechtfertigt ist. Der gemessene FlieBindex kann durch dhnliche Werte
(n= 0,70 - 0,81) aus der Literatur bestitigt werden (Togrul & Arslan 2003; Biswal &
Singh 2004; Cancela et al. 2005). Unterschiede, beispielsweise im Konsistenzfaktor,

sind durch unterschiedliche Molmassen und Vernetzungsgrade erkldrbar. Aus den dar-
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gestellten Messwerten ist zu erkennen, dass der Konsistenzfaktor mit der Konzentration
steigt und der FlieBindex féllt. Der FlieBindex ist im Bereich von ¢ < 15 g/kg zu hoch.
Erst ab Konzentrationen ¢ > 20 g/kg liegen die Werte im gewiinschten Bereich. Jedoch
ist dann der Konsistenzfaktor zu hoch. CMC scheidet fiir die weiteren Betrachtungen als

ein Modellstoffsystem aus.

Tabelle 12: Zusammenstellung der Konsistenzfaktoren und FlieBindices fiir CMC bei verschie-
denen Konzentrationen im Scherratenbereich y =1 — 100 1/s

c[gkg] K [Pas"] n [-]

1 0,02 0,81
2 0,04 0,82
3 0,07 0,81
4 0,13 0,77
5 0,19 0,83
10 2,20 0,62
15 7,68 0,67
20 27,88 0,39
25 57,20 0,34

Fiir Xanthan-Konzentrationen im Bereich von ¢ =1 — 40 g/kg steigt der Konsistenzfak-
tor mit zunehmendem Anteil des Dickungsmittels an. Der FlieBindex sinkt bei zuneh-
mender Zugabe von Xanthan, bis er sich auf einen annéhernd konstanten Wert von circa
n=0,22 einstellt (Tabelle 13). Die Werte sind mit den Literaturwerten vergleichbar
(Speers & Tung 1986; Galindo & Nienow 1992; Sanchez et al. 1992). Abweichungen
sind durch die Herstellung auf fermentativem Weg erklarbar, dadurch ergeben sich Un-
terschiede in der Anzahl der Molekiile, der Anzahl und Liange der Seitenketten und so-
mit in der Rheologie. Bei Verwendung unterschiedlicher Chargen liegen Abweichungen
im FlieBindex vor.

Xanthan ist ein Fluid, welches schon bei geringen Konzentrationen eine FlieBgrenze
besitzt (Nussinovitch 1997). Es zeigt sich, dass mit steigender Konzentration die Fliel3-
grenze des Fluids ebenfalls stark ansteigt (Tabelle 13). Xanthan-Losungen weisen ab
bestimmten Konzentrationen ein elastisches Verhalten auf (Song et al. 2006), daher sind

neben den Rotationsversuchen auch Oszillationsmessungen durchgefiihrt worden. Fiir
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Xanthan-Losungen zeigt sich in den Amplituden-Tests, dass das Speichermodul groBer
als das Verlustmodul ist. Besonders ausgeprégt ist dies bei Konzentrationen ¢ > 6 g/kg
(Abbildung 23). Bei einer Konzentration von 2 g/kg geht die Fliissigkeit zu einem Gel
iiber, da beide Module annéhernd gleich grof3 sind.

Tabelle 13: Zusammenstellung der FlieBgrenzen, Konsistenzfaktoren und FlieBindices fiir Xan-
than bei verschiedenen Konzentrationen im Scherratenbereichy =1 — 100 1/s

c [g/kg] To [Pa] K [Pas’] n [-]
1 0,48 0,29 0,44
2 2,18 0,52 0,37
3 3,47 2,49 0,24
4 5,17 3,95 0,21
5 8,14 4,37 0,20
6 nicht ermittelt 6,60 0,21
10 23,61 8,05 0,24
15 38,89 12,90 0,23
20 42,69 16,88 0,23
25 46,26 23,08 0,22
30 nicht ermittelt 31,55 0,23
35 nicht ermittelt 31,62 0,22
40 nicht ermittelt 43,22 0,22

Die einzustellende Deformation fiir die nachfolgenden Frequenztests ergibt sich aus
Abbildung 23 und unter Verwendung der Software Rheoplus. Durch die Vorgabe eines
Schwankungsintervalls von 5 % liegt die Grenze des LVE-Bereichs fiir 2 g/lkg bei
va = 0,1 % sowie fiir 6 g/kg bei yao = 10 %. Die bei diesen Deformationen vorhandenen
Relaxationszeiten zeigen einen deutlichen Anstieg bei der Erhdhung der Xanthan-
konzentrationen von ¢ =2 g/kg auf ¢ =4 g/kg (Tabelle 14). Es ist mit dem Auftreten
von elastischen Effekten zu rechnen. Der Wert fiir ¢ = 6 g/kg wurde durch Extrapolation
aus den Messwerten bestimmt. Auf Basis dieser Ergebnisse wurde fiir die Durchfiihrung
von Mischzeitenmessungen eine Xanthan-Losung mit einer Konzentration von

c =2 g/kg als Modellstoffsystem a gewidhlt. Da Biogassubstrate elastische Anteile besit-
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zen konnen, diese jedoch nicht genau quantifiziert werden konnten, ist die gewdhlte
Konzentration ein Kompromiss zwischen geringen elastischen Effekten und einem ho-
hem Konsistenzfaktor. Mit dem Ansatz nach Ostwald und de Waele ist das FlieBverhal-
ten mit Hilfe der Gleichung (5-7) zu beschreiben:

7= 0,52 Pas™ -y %37, (5-7)
Mit Hilfe des Herschel-Bulkley-Ansatzes ist die Rheologie durch die folgende Glei-
chung beschreibbar:

7= 2,18 Pa + 0,52 Pas™ - y%37, (5-8)

Die Grafische Darstellung der FlieBkurven kann dem Anhang 11.3 entnommen werden.
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Abbildung 23: Darstellung des Verlustmoduls G" und des Speichermoduls G fiir verschiedene
Xanthan-Konzentrationen im Deformationsbereich y, = 0,01 ... 100 %

Tabelle 14: Ermittelte Relaxationszeiten fiir verschiedene Xanthankonzentrationen (o = 10 1/s)

clg/kg]l A[s]

2 1,8
4 298
6 4.000
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Modellstoffsystem b — Modellstoffsystem fiir Kavernenbetrachtungen
Das Modellstoffsystem a ist ein einphasiges Fluid. Bei Biogassubstraten handelt es sich
jedoch um mehrphasige Systeme. Neben der fliissigen Phase liegen eine partikulére
Phase sowie eine Gasphase vor. Die produzierte Gasmenge in einer Biogasanlage ist so
gering (Deerberg et al. 2009), dass eine Vernachlédssigung der Gasphase zu rechtfertigen
ist. Die weiteren Untersuchungen wurden auf die Nutzung von Zweiphasensystemen
beschrankt.
Durch die Zugabe von Silage-Partikel zum Modellstoffsystem a wurde das Zweiphasen-
system Modellstoffsystem b realisiert. Dieses Systems dient durch die Ermittlung von
Partikelbewegungen dazu, die Drehzahl festzulegen, bei der eine sich ausbildende Ka-
verne die Behilterwand erreicht. Diese Kavernendrehzahlen wurden mit Modellen ver-
glichen.
Der TS-Gehalt betrug TS =1 %. Dieser Wert ist untypisch fiir Biogasanlagen, jedoch
wurde bei hoheren TS-Gehalten der angestrebte Leistungsbereich verlassen. Kleinere
Konzentrationen erschwerten die Beobachtung der Partikel an der Behilterwand durch
eine zu geringe Partikelanzahl. Die Ermittlung der Viskositatsfunktion wurde wie fiir
die reinen Substrate unter Verwendung des Ansatzes nach (Metzner & Otto 1957) vor-
genommen. Die bestimmte FlieBkurve nach Gleichung (5-9) zeigt, wie zu erwarten,
einen deutlich niedrigeren Konsistenzfaktor als die reinen Substrate:

7= 1,91 Pas™ -y %28, (5-9)
Jedoch lag ein Schwanken des Konsistenzfaktors fiir verschiedene Ansitze vor. Der

maximal gemessene Wert betrug K = 8 Pas”.

Modellstoffsystem ¢ — Modellstoffsystem fiir die Ermittlung von Schwimm- und Sink-
schichten

Eine ausgeprédgte Schichtenbildung war bei ungemahlener Silage nicht zu beobachten
(Abbildung 24, links). Aufgrund der GroBe und Anzahl der Partikel waren sie im ge-
samten Behalter gleichméBig verteilt. Weiterhin war eine Absaugung der Silage mit den
in Frage kommenden Riihrern im technisch relevanten Bereich nicht erreichbar.

Um zu Aussagen zum Absaugen von Silage bei verschiedenen Riihrern zu gelangen,
fand eine Methodik Anwendung, die der des Fraunhofer-Institut IKTS in Dresden &h-
nelt (Lomtscher et al. 2012). Neben der Skalierung der Riihrer und des Behilters wurde
auch eine Skalierung der Partikel vorgenommen. Dieses Vorgehen wurde von (Lomt-
scher et al. 2015) damit begriindet, dass klassische MaBstabsiibertragungskriterien nicht

oder nur eingeschrankt nutzbar sind. Das einzig sinnvolle Kriterium ist demnach eine

Seite 73



Experimentelle Ergebnisse

Konstanz der Riithrerumfangsgeschwindigkeit. Durch die Skalierung der Partikelgrofle
stellen sich an den Partikeln dhnliche Schergradienten wie in einer groftechnischen An-
lage ein. Fiir das weitere Vorgehen wurde nach der Trocknung der Maissilage die mitt-
lere PartikelgroBe mit Hilfe einer Siebung bestimmt. Dem Mahlen mit einer Labormiih-
le folgte eine erneute Bestimmung der PartikelgroBenverteilung mittels Siebung. Das
Mahlen bedingt eine Reduktion der mittleren PartikelgroBe um den Faktor 4 -5

(Tabelle 15). Weitere Daten konnen dem Anhang 11.4 entnommen werden.

1

= T

Schwimmschicht

Bewegte Zone

Sinkschicht

Abbildung 24: Seitenansicht des Laborbehilters; TS =10 % mit RUAX-Riihrer”; drei Stufen;
N =100 RPM; links gefiillt mit Silage; rechts gefiillt mit gemahlener Silage und einer Ausbil-
dung von drei Zonen

Tabelle 15: Darstellung der Medianwerte X5 3; der Modalwerte X, 5 und der Mittelwerte X5 der
PartikelgroBenverteilungen fiir gemahlene und ungemahlene Silage; von drei Proben

Xs0,3 [mm] Xp, 3 [mm] X3[mm]

Getrocknet 4,63 +0,32 5,86 £ 0,38 5,87+ 0,40

Getrocknet & 1,16 £ 0,29 0,96 + 0,00 1,53 £0,40

Gemahlen

Eine weitere Skalierung war nicht mdglich, da bei Verwendung von Silage mit einer
PartikelgroBe unterhalb von 1=1 mm ein dilatantes FlieBverhalten auftrat. Bei einem
System mit einem TS-Gehalt von 8 % bei einer PartikelgroBe von 300 — 800 pm ergab
sich die dargestellte FlieBfunktion:

7 = 15Pas™ - y 25, (5-10)
Auch die Rheologie des Modellstoffsystems c sollte mit Hilfe des Ansatzes nach (Metz-

ner & Otto 1957) bestimmt werden. Es zeigte sich jedoch eine deutliche Separation des
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Fluids bei kleineren Drehzahlen, wodurch drei Zonen im Behélter zu beobachten waren
(Abbildung 24, rechts). Dieses Separationsverhalten gestattete Messungen nur bei hohe-
ren Drehzahlen. Die Werte lagen im Bereich von Modellstoffsystem b, sodass dhnliche
rheologische Eigenschaften vor liegen (Abbildung 25). In den Messpunkten ist ein deut-
liches Schwanken ersichtlich. Daher sind detaillierte Angaben zum Konsistenzfaktor
und FlieBindex, insbesondere fiir Modellstoffsystem c, in diesem Fall nicht gerechtfer-
tigt. Diese Schwankungen sind moglicherweise auf die Sedimentationseffekte zuriickzu-
fiihren. Ebenso kann eine auftretende Kavernenbildung Einfluss auf die Messung haben.
Durch die niedrigen Viskosititen wird bereits bei kleinen Drehzahlen eine Reynolds-

Zahl von Re = 10 uiberschritten.

10,0
D =0,4 m|
H/D =0,75
d/D =0,39
3-Blatt-Riihrer [ |
—- X Modellfluid b
é B Modellfluid ¢
-4
=
:E
g
3
21,0
%)
2
g
=
Q
N4
S
-3
%)
=7
0,1
0,1 1,0 10,0

Repriisentative Scherrate yp[1/s]
Abbildung 25: Vergleich der Viskositdtsdaten fiir Modellstoffsystem ¢ und Modellstoffsystem b
5.2 Leistungsaufnahme des RUAX-Riihrers® in verschiede-

nen Medien

5.2.1 In Newton’schen Medien
Zur Uberpriifung der Messtechnik ist zunichst eine Leistungsbeiwertbestimmung des
RUAX-Riihrers® im turbulenten Stromungsbereich erfolgt. Der bestimmte Wert von

Newrn = 0,32 £ 0,01 ist mit dem in der Literatur bei geometrisch dhnlichen Bedingungen
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(vier Stromstorer, Klopperboden, h,/D =0,30) zu findenden Wert von Ney, = 0,30
(Liepe et al. 1998) vergleichbar.

Die Newton-Zahlen fiir einen einstufigen bewehrten und unbewehrten RUAX-Riihrer®,
in der Abbildung 26, zeigen prinzipiell den Verlauf aus der Literatur (Zlokarnik 1999).
Die laminare Konstante betrdgt im bewehrten und unbewehrten Fall Cj,p,, = 29. Die tur-
bulente Newton-Zahl ist fiir den bewehrten Fall (Ney,s = 0,42) circa 3,5 Mal hoher als
im unbewehrten Fall (News = 0,14). Der Anstieg um circa 40 % gegeniiber dem Leis-
tungsbeiwert aus der Literatur von Ney,, = 0,32 ist durch den geringerer Bodenabstand
h,/D = 0,15 zu begriinden. Die Verringerung des Bodenabstandes fiihrt zu der Erh6hung
der Newton-Zahl (Liepe et al. 1998). Die Verringerung des Bodenabstandes wurde vor-

genommen, da in Biogasanlagen héufig geringe Bodenabstinde verwendet werden.

100,0
Clam ['] Cturb [']
ﬁ A Bewehrt 29 0,42 —_—
®  Unbewehrt 29 0,14 _——
10,0
5
Z

RUAX-Riihrer®
1,0 1] einstufig

d/D =0,50
h/D=0,15

Newtonsche Medien
Stirkehydrolysat

Waissrige Glycerinldsungen
Wasser

0,1 T
0,1 1,0 10,0 100,0 1.000,0 10.000,0 100.000,0  1.000.000,0
Re [-]

Abbildung 26: Darstellung der Newton-Zahlen fiir einen einstufigen RUAX-Riihrer”;
d/D = 0,50 in Abhéngigkeit von der Reynolds-Zahl fiir einen bewehrten und unbewehrten Be-
hélter (Fehlerbalken entsprechen = 10 %)

Die Newton-Zahlen zeigen auch, dass die vereinfachte Betrachtung der Newton-
Reynolds-Kurve mit Hilfe der Gleichung (2-4) nicht zu empfehlen ist. Die Kurven fiir
die bewehrte und unbewehrte Konfiguration folgen nur bis Re = 100 der modellhaften
Beschreibung nach Gleichung (2-4). Im Bereich von Re = 100 bis Re = 30.000 besteht

eine Diskrepanz zwischen dem Modell und den Messwerten. Fiir den bewehrten Fall
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erreicht der Leistungsbeiwert erst ab Werten der Reynolds-Zahl von Re = 10.000 den zu
erwartenden vollturbulenten Wert. Zuvor ist ein Unterschwingen von 15 bis 25 % zu
beobachten. Ein solches Unterschwingen wurde auch schon beim Scheibenriihrer beo-
bachtet (Mezaki et al. 2000). In diesem Bereich zeigen die Stromstorer noch nicht die
volle Wirksamkeit, sodass es noch eine Trombenbildung gibt und die Leistung geringer
ist. Fiir eine Abschidtzung der montierten Bewehrung gibt (Liepe et al. 1998) mit der

Bewehrungskennzahl eine Berechnungsvorschrift an:

— N.08 . Bs Hs
BW = Ng =D (5-11)
Ist die Bewehrung ausreichend, dann ist die Bewehrungskennzahl groBer als die der

Vollbewehrung (Liepe et al. 1998):

BWyp = 0,365 Nes. (5-12)
In dem vorliegenden Fall ergab sich mit der eingebauten Bewehrung eine Kennzahl von
BW =0,19. Der erforderliche Wert fiir eine Vollbewehrung betrigt BWyg = 0,13.
Demnach war die eingebaute Bewehrung laut der Literatur ausreichend. Durch die vor-
handene Trombenbildung, war die Vollbewehrung jedoch nicht erreicht, sodass die

Gleichung (5-12) den untersuchten Fall nicht wiederspiegelt.

10,0

RUAX-Riihrer®
einstufig

d/D =0,50
h/D=0,15

¢ ”f R

0,1
1.000 10.000 100.000 1.000.000
Re [-]

Abbildung 27: Darstellung des Trombenbeiwertes in Abhédngigkeit von der Reynolds-Zahl fiir
einen einstufigen RUAX-Riihrer™; d/D = 0,50
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Fiir den unbewehrten Riihrer ist die Abweichung von der Modellkurve mit bis zu 75 %
noch groBer. An dieser Stelle hat die Trombenbildung Einfluss auf dem Leistungsbei-
wert. Der Trombenbeiwert steigt bis zu einer Reynolds-Zahl von Re = 100.000 kontinu-
ierlich an, anschlieBend bleibt er anndhernd konstant (Abbildung 27). Die Schwankun-
gen in den Werten waren durch die Messtechnik bedingt. Die Genauigkeit fiir die Er-
mittlung der Trombentiefe betrug nur +/- 5 mm. Die ansteigende Trombe bewirkt zu-
ndchst ein Anheben des Fliissigkeitsspiegels durch die Zentrifugalkrifte an der Behal-
terwand. Hierdurch vergrofert sich die Reibungsfliche zwischen Fluid und Behélter-
wand. Die erforderliche Energie ist zusitzlich vom Riihrer einzutragen. Bei der Erho-
hung der Drehzahl wird das Fluid stirker in Rotation versetzt und die Trombe tiefer.
Durch die starke Rotation stromt die Fliissigkeit bereits mit Drall zum Riihrorgan und
bewirkt ein Absinken der Riihrerleistung. Die Messwerte fiir den Leistungsbeiwert ent-
sprechen beim Erreichen eines konstanten Trombenbeiwertes den zu erwarteten Modell-
werten.

Fiir eine bessere Beschreibung des Ubergangsbereichs wurde anhand der Messwerte
eine modifizierte Gleichung zur Beschreibung der Newton-Reynolds-Kurve fiir den
bewehrten und den unbewehrten Fall gefunden. Dieses Modell verwendet die aus Glei-
chung (2-4) bekannten Konstanten, jedoch wurde ein zusitzlicher Term in Form einer

Sigmuidalfunktion eingefiihrt und lautet fiir den unbewehrten Fall:

Cram +C _ CTurb,Bw—CTurb,uw
Re Turb, BW __Re : (5-13)
1+e CReT

Ne =

Mit den eingesetzten experimentellen Parametern ergibt sich:

29 0,42—-0,14
Ne =2 +0,42 — =g~

Lo Togss (5-14)
In diesem Modell wird ausgehend von der Newton-Reynolds-Kurve des bewehrten
Riihrers die Newton-Zahl um einen Term vermindert, der von der Differenz des be-
wehrten und unbewehrten Leistungsbeiwertes sowie der Reynolds-Zahl abhingig ist.
Dazu ist die Einflihrung einer zusitzlichen vom Riihrer abhidngigen Konstante Cge 1
notwendig. Diese betrdgt fiir den betrachteten einstufigen RUAX-Riihrer™:
Cre, 7= 10.000. Strebt das Verhéltnis von dieser Konstante zur Riihrer-Reynolds-Zahl

gegen eins, dann erreicht die bewehrte Newton-Zahl den turbulenten konstanten Wert.

Bei einer Betrachtung fiir Re = 0 ergibt sich:

. _ Cram Crurb,Bw —Crurb,uw
limg,_o Ne = meso T Corurp, Bw — > . (5-15)
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Da der erste Term (%) fiir sehr kleine Reynolds-Zahlen gegen unendlich strebt, ist in

diesem Bereich (laminare Stromung) der Einfluss auf die laminare Newton-Zahl ver-
nachléssigbar. Fiir Reynolds-Zahlen Re = oo ergibt sich:

limgeoo Ne = 0 + Crupp sw — Crurbsw + Crurb,uw = Crurpuw- (5-16)
Die Betrachtung fiir den bewehrten Fall ergibt die Gleichung (11-27) im Anhang 11.6.
Der Vergleich zwischen den gemessenen und den berechneten Werten fiir den Leis-
tungsbeiwert ergibt trotz Messwertschwankungen eine gute Ubereinstimmung
(Abbildung 28). Die maximale Abweichung betrdgt unter Verwendung von Gleichung
(5-14) 20 %. Auch bei anderen Riihrern war ein Unterschwingen in der unbewehrten

Konfiguration vorhanden (Anhang 11.5).

100,0
10,0 s
£
Q)NJ
4
1,0
v
RUAX-Riihrer®
unbewehrt
einstufig
d/D =0,50
h/D=0,15
0,1
0,1 1,0 10,0 100,0

Neberechnet [']

Abbildung 28: Vergleich der gemessenen Newton-Zahlen mit den mittels Gleichung (5-14)
berechneten Newton-Zahlen fiir einen einstufigen unbewehrten RUAX-Riihrer™; d/D = 0,50

Auf der Basis von Gleichung (5-13) ergibt sich fiir eine dreistufige Konfiguration, mit
unabhingig voneinander arbeitenden Riihrern, die Gleichung (5-17) zur Beschreibung

des Leistungsbeiwertes (Grafische Darstellung im Anhang 11.7):

120 1,26 — 0,42
NBZR—e+ 1,26—ﬁ (5-17)
1+ e 5.000
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Die Konstante Cge, 7 ist in diesem Fall kleiner, da die Trombe bei einer mehrstufigen

Konfiguration bei geringeren Reynolds-Zahlen an Bedeutung gewinnt.

5.2.2 Im nicht Newton’schen Medium - Modellstoffsystem a

Nachdem eine Mdoglichkeit gegeben war, den Leistungsbeiwert in Abhingigkeit von der
Reynolds-Zahl hinreichend genau zu beschreiben, musste ein Weg gefunden werden,
die Reynolds-Zahl fiir nicht Newton’sche Fluide zu bestimmen. Die Abbildung 29 zeigt
die im Modellstoffsystem a gemessenen Leistungsbeiwerte in Abhdngigkeit von der
nicht Newton’schen Reynolds-Zahl fiir Xanthan mit einer Konzentration von ¢ = 2 g/kg.
Der Anhang 11.8 zeigt die Leistungsbeiwerte in Abhédngigkeit von der nicht
Newton’schen Reynolds-Zahl fiir Xanthan mit einer Konzentration von ¢ =4 g/kg und
c=06 g/kg.

1,0

RUAX-Riihrer®
unbewehrt
einstufig

d/D =0,50
h/D=0,15
Fluid: Xanthan

W Leistungskonzept 2 g/kg
& MO-Ansatz 2 g/kg
A SP-Ansatz 2 g/kg

Ne [-]

—— Gleichung (5-14)
0,1 l
10 100 1.000 10.000 100.000
Re* [-]

Abbildung 29: Vergleich des Leistungskonzepts nach (Henzler 2007), des Ansatzes nach
(Metzner & Otto 1957) (MO) und des Ansatzes nach (Sanchez Pérez et al. 2006) (SP) zur Be-
rechnung der reprisentativen Reynolds-Zahl fiir verschiedene Xanthan-Konzentrationen fiir
einen einstufigen RUAX-Riihrer”; d/D = 0,50; unbewehrt; Gleichung (5-14) zur Berechnung
des Leistungsbeiwertes fiir den Newton’schen Fall

Die nicht Newton’sche Reynolds-Zahl wurde mit drei Modellen zur Berechnung der

Scherrate berechnet:
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1.

Mit dem Leistungskonzept nach der Gleichung (2-29) und der riihrerabhéngigen
Konstante L = 2,05.

Die Berechnung erfolgte unter Verwendung des Ansatzes nach (Metzner & Otto
1957) (MO-Ansatz) nach Gleichung (2-26). Die Metzner-Otto-Konstante fiir den
RUAX-Riihrer® betriigt Cyo = 10.

Der Ansatz von (Sanchez Pérez et al. 2006) (2-44) erfordert keine zusétzliche

experimentell zu bestimmende Konstante.

Mit den Gleichungen sind zundchst die reprasentativen Scherraten zu berechnen, wo-

raus sich, unter Verwendung der Viskosititsfunktion von Modellstoffsystem a, die ef-

fektiven Viskosititen und damit die Reynolds-Zahlen ergeben. Referenz ist die mit Hil-

fe von Newton’sche Fluiden vorliegende Leistungskurve.

Aus dem Diagramm in Abbildung 29 ergeben sich die folgenden Schlussfolgerungen:

1.

Der Ansatz nach (Metzner & Otto 1957) verliert die Giiltigkeit im Ubergangsbe-
reich. Durch das Modell wird die Scherrate zu niedrig abgeschitzt und die
Viskositit wird zu hoch berechnet. Die daraus berechnete Reynolds-Zahl ist zu
klein. Die gemessene Newton-Zahl wird somit einer kleineren Reynolds-Zahl
zugeordnet. Im Umkehrschluss fiihrt dies dazu, dass die Newton-Zahl bei einer
Auslegung auf Basis dieses Ansatzes bei der Vorgabe einer Drehzahl zu hoch
angenommen wird.

Der Ansatz nach (Sanchez Pérez et al. 2006) resultiert in um circa 30 % zu ho-
hen Werten fiir die nicht Newton’schen Reynolds-Zahl. Der Ansatz ist urspriing-
lich auf der Basis von Simulationen mit einem Riihrer ermittelt worden, sodass
die Konstante k = 33,1 eine riihrerspezifische Konstante darstellt. Bei anderen
Riihrorganen sind Anpassungen erforderlich. Reynolds-Zahlen Re < 1.500 fiih-
ren zu steigenden Abweichungen. Der Ansatz verliert bei zu geringen Reynolds-
Zahlen seine Giiltigkeit. Unter Verwendung dieses Ansatzes zur Berechnung der
Reynolds-Zahl fiir die Leistungsbeiwertberechnung sind die berechneten Werte
fiir die zu erwartenden Newton-Zahlen circa 15 — 20 % niedriger. In diesem Be-
reich sollte weiterhin der Ansatz von (Metzner & Otto 1957) Anwendung fin-
den.

Das Leistungskonzept nach (Henzler 2007) zeigt liber Re =1.000 die besten
Ubereinstimmungen. Jedoch auch Reynolds-Zahlen Re <2.000 fiihren zu stei-

genden Abweichungen. Der Leistungsbeiwert wird grofler abgeschitzt.
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Das Modell von (Sanchez Pérez et al. 2006) ist ein Leistungsansatz, der jedoch soweit
vereinfacht wurde, dass nur die Drehzahl als relevante Variable fiir die Berechnung der
Scherrate bleibt. Im Weiteren hat sich gezeigt, dass unter Verwendung des Ansatzes
nach Herschel-Bulkley statt des Ansatzes nach Ostwald und de Waele, eine Uberein-
stimmung zwischen den Newton’schen und nicht Newton’schen Werten ergab
(Abbildung 30). Insbesondere fiir Modellstoffsystem a mit einer Xanthankonzentration
von ¢ =2 g/kg ist eine Deckungsgleichheit zwischen den Messwerten und der Modell-
beschreibung zu verzeichnen. Fiir weitere Betrachtungen wurde jedoch der Ansatz nach
Ostwald und de Waele verwendet, da eine Bestimmung der FlieBgrenze nicht fiir alle
weiteren Stoffsysteme realisierbar war. Fiir einen Vergleich bei einem bewehrten Sys-

tem wird an dieser Stelle auf den Anhang 11.9 verwiesen.

1,0 \
u Xanthan 2 g/kg P—
* Xanthan 4 g/kg -
A Xanthan 6 g/kg RUAX-Riihrer®
X CMC 4 g/kg unbewehrt
‘ einstufig
| ——  Gleichung (5-14) | | &/D =0,50
h/D=0,15
P A
Z A
X XA
0,1
100 1.000 10.000

Re* [-]

Abbildung 30: Darstellung der gemessenen Leistungsbeiwerte in Abhdngigkeit von der nicht
Newton’schen Reynolds-Zahl unter Verwendung des Ansatzes nach (Sanchez Pérez et al. 2006)
zur Berechnung der effektiven Scherrate fiir einen einstufigen unbewehrten RUAX-Riihrer”;
d/D=0,50

Die Abweichungen bei hoheren Xanthan-Konzentrationen sind auf Kavernenbildung
zuriickzufithren. Durch diesen Effekt wird das effektive Behiltervolumen verkleinert.
Dies fiihrt zu einer Verdanderung des Durchmesserverhéltnisses. Die gednderten geomet-
rischen Parameter lassen einen Vergleich mit der Newton’schen Leistungskurve nicht

mehr zu.
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Durch die gute Ubereinstimmung mit Hilfe des Ansatzes von (Sanchez Pérez et al.
2006) und des einfachen Aufbaus wurde dieser fiir die weiteren Betrachtungen genutzt.
Somit kann die Berechnung der nicht Newton’sche Reynolds-Zahl Re* unter Verwen-

dung von Gleichung (5-18) erfolgen:

Re' = T (5-18)
Derzeitiger Stand der Technik sind zwei oder dreistufige Konfigurationen. Somit ist der
Einfluss der Stufenanzahl auf den Leistungsbeiwert unter Verwendung des Modell-
stoffsystem a ndher zu betrachten. Mit der Erhdhung der Stufenanzahl geht ein Anstieg

des Leistungsbeiwertes einher (Abbildung 31).

10,0
A dreistufig ﬂ__—-—-ﬂ
¢ zweistufig | | o AX Rithrer®
. unbewehrt
| elnstuﬁg d/D = 0’50
h/D=0,15
z/d =0,75
_ A A Fluid: Xanthan ¢ =2 g/kg
- 1.0 A
z ¢ . @
M L 2 A AA
®o0 . A A
<,
*
U ey,
.- ‘
L]
0,1
100 1.000 10.000 100.000

Re* [-]

Abbildung 31: Darstellung der gemessenen Leistungsbeiwerte in Abhdngigkeit von der nicht
Newton’schen Reynolds-Zahl fiir ein- bis dreistufige RUAX-Riihrer”™; d/D = 0,50; unbewehrt

Der Unterschied in der Leistungskennzahl zwischen einer zwei- und dreistufigen Kon-
figuration ist geringer als zwischen einer einstufigen und zweistufigen Anordnung. Dies
ist auf eine bessere Interaktion zwischen den Riihrern bei der dreistufigen Anordnung
zuriickzufiihren. Der Stufenabstand betrdgt fiir die zwei- und dreistufige Anordnung
z/d =0,75. Eine Addition der Leistungsbeiwerte der einzelnen Stufen ist nur bei Ab-
stinden z/d > 1 gegeben (Henzler 1978). Das Absinken der Newton-Zahl in Abhéngig-

keit von der Reynolds-Zahl ist bei der zwei- und dreistufigen Konfiguration stirker als
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bei der einstufigen. Dies ist durch die groBere tangentiale Komponente einer mehrstufi-
gen unbewehrten Konfiguration erkldrbar. Bedingt durch diese Verstirkung tritt eine
starkere Trombenbildung auf. In den Versuchen wurde darauf geachtet, dass die Trom-
be den Riihrer nicht durchschlédgt, deswegen wurde in diesem Fall auch der geringe Stu-
fenabstand gewdhlt. Das Absinken des Leistungsbeiwerts mit steigender nicht
Newton’schen Reynolds-Zahl durch die zunehmende Trombenbildung kann auch bei

verschiedenen Durchmesserverhiltnissen festgestellt werden (Abbildung 32).

10,0

Od/D =0,50 B

©d/D=0,35 RUAX.Rilhrer®
-Riihrer
Ad/D =025 unbewehrt
einstufig
h/D=0,15
o z/d = 0,75
Fluid: Xanthan ¢ =2 g/kg
O oA a
T <o nl B
> 1,0 =
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0,1
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Abbildung 32: Darstellung der gemessenen Leistungsbeiwerte in Abhéingigkeit der nicht
Newton’schen Reynolds-Zahl bei Variation des Durchmesserverhiltnisses d/D fiir einen einstu-
figen RUAX-Riihrer”; unbewehrt, Xanthan ¢ = 2 g/kg

Die Leistungsbeiwerte bei einem Durchmesserverhéltnis von d/D = 0,35 sind circa 25 %
kleiner als bei einem Verhiltnis von d/D = 0,25. Diese Abhéngigkeit des Leistungsbei-
wertes vom Durchmesserverhdltnis wurde auch im vollturbulenten Bereich festgestellt
(Liepe et al. 1998).

Der Leistungsbeiwert fiir ein Durchmesserverhéltnis von d/D = 0,50 ist um circa 40 %
hoher als bei einem Durchmesserverhidltnis von d/D = 0,35. (Liepe et al. 1998) gibt bis
zu einem d/D = 0,50 einen in Abhéngigkeit vom Durchmesser abfallenden Leistungs-
beiwert (circa 30 %) an. Eine mogliche Erklarung ist der gering gewihlte Bodenabstand

von h,/D = 0,15. (Liepe et al. 1998) verwendeten h,/D = 0,30. Eine weitere Erkldrung ist
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eine zu ungenaue Berechnung der Reynold-Zahl fiir die kleineren Durchmesserverhilt-

nisse, da die Ungenauigkeit des gewihlten Modells ab Re* < 1.000 steigt.
5.3 Mischkennzahlen im Modellstoffsystem a

5.3.1 Einstufige Konfiguration

Zunéchst galt es zu kldren, wie sich die Mischzeiten in nicht Newton’schen Fluiden im
Vergleich zu denen in Newton’schen Fluiden verhalten. Dies diente einerseits der
Uberpriifung des gewihlten Ansatzes zur Berechnung der nicht Newton’schen Rey-
nolds-Zahl und andererseits dem Vergleich mit Literaturwerten. Der in Abbildung 33
dargestellte Verlauf fiir die Mischkennzahl iiber der Reynolds-Zahl deckt sich mit dem
im Allgemeinen fiir andere unbewehrte Riithrorgane in der Literatur beschriebenen Ver-

lauf (Zlokarnik 1967; Henzler 1978).

10.000
- it
RUAX-Riihrer®
unbewehrt
einstufig
d/D =0,50
1.000 o h/D=0,15 i
¢ @D@
- DD o iy
¢ oo
*e% o
Peee gbe ®
* % (%
s+ 2e¥s
L] Xanthan 2 g/kg
@ Glycerinn =0,2 — 0,02 Pas
10 T l
100 1.000 10.000 100.000
Re bzw. Re”" [-]

Abbildung 33: Vergleich der Mischkennzahl fiir Xanthan mit einer Konzentration von
¢ =2 g/kg und Glycerin-Wasser-Losungen mit verschiedenen Konzentrationen

Gekennzeichnet ist der Verlauf durch einen starken Abfall der Mischkennzahl bei stei-
gender Reynolds-Zahlen im Bereich von Re < 1.000. Dies hat insbesondere beim nicht
Newton’schen Fluid mit der Ausbildung eines Ringwirbels (Abbildung 34) zu tun. Der
in der Literatur beschriebene Vortex (Henzler 1978) wird auch als Donut bezeichnet

(Galindo & Nienow 1992). Der Riihrer saugt das Fluid von oben an und pumpt es radial
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nach auflen. An der Behilterwand stromt es aufwérts, wird jedoch dort aufgrund der
hoheren lokalen Viskositdten abgebremst und vom Riihrer wieder angesaugt. Diese Zir-
kulation rotiert aufgrund der Bewegung des Riihrers tangential im Behélter (Abbildung
34, schematische Darstellung rechts). Die Stabilitit iiber Stunden und die Reproduzier-
barkeit des beobachteten Wirbels waren nachweisbar. Dieser Wirbel konnte auch bei
anderen Riihrern beobachtet werden (Anhang 11.10).

Neben diesem Wirbel bestand bei geringen Reynolds-Zahlen eine schlechte Durchmi-
schung in der Ndhe der Oberfliche (Abbildung 34, links). Diese kritische Zone ist auch

bei zweistufigen Systemen im turbulenten Bereich festzustellen (Hiraoka et al. 2001).

1o

Seitenansicht
RUAX-Riihrer®
d/D=0,50
N =126 RPM
Re* =1.500
Draufsicht

Abbildung 34: Ringwirbel beim Homogenisieren, links im Versuch, rechts schematisch in der
Seitenansicht und Draufsicht; fiir einen einstufigen RUAX-Riihrer™; d/D = 0,50; N = 126 RPM;
Xanthan ¢ = 2 g/kg; unbewehrt

Bei hoheren Reynolds-Zahlen (Re* >10.000) ist ein Anstieg der Mischkennzahl zu
verzeichnen (Abbildung 33). Dies ist auf die verstirkte Ausbildung der Trombe zuriick-
zufiihren, wodurch die Durchmischung verschlechtert wird. Ein solcher Verlauf der
Mischkennzahl ist auch fiir andere Radialriihrer bei Newton’schen Fluiden ermittelbar
(Henzler 1978). Die Mischzeiten sind in diesem Bereich noch lang (circa 60 s) genug,
dass die Geschwindigkeit der Sdurezugabe nur einen geringen Einfluss auf den Anstieg
der Mischkennzahl um den Faktor drei bis vier hat.

Beim Glycerin tritt ebenfalls eine Trombe auf, jedoch ist der Effekt auf die Mischkenn-
zahl bei Re = 10.000 nicht so deutlich ausgepréigt. Die Viskositét fiir Glycerin betragt
n =20 mPas. Die Abschétzung der repriasentativen Viskositit ergibt fiir das Xanthan bei
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Re* =10.000 Werte, die kleiner als ng = 10 mPas sind. Dieser Unterschied in den Vis-
kositéten ist eine Erklarung fiir den unterschiedlichen Einfluss der Trombe.

Die Mischkennzahl liegt flir das nicht Newton’sche Fluid hoher als fiir das Newton’sche
Fluid. Dieses bereits in der Literatur beschriebene Verhalten (Tebel & Zehner 1985;
Zehner 2003) ist auf die elastischen Eigenschaften des Xanthans zuriickzufiihren
(Knoch 1996).

Die starke Schwankung der Messwerte im Bereich hoher Reynolds-Zahlen ist durch die
Methodik bedingt. Zwar wurde versucht die Salzsdure durch ein am Behélter ange-
brachtes Stativ immer an der gleichen Stelle einzuspritzen, jedoch sind leichte Abwei-
chungen nicht auszuschlieBen. Eine nicht genau quantifizierte Messabweichung wird

daher durch die Geschwindigkeit der Eingabe verursacht.

5.3.2 Mehrstufige Konfigurationen

Fiir Re* >2.000 ist die Mischkennzahl fiir einen dreistufigen RUAX-Riihrer® im Ver-
gleich zu einer einstufigen Konfiguration mit einem d/D = 0,50 nur noch halb so grof3
(Abbildung 35).

10.000

.....

1.000

Xanthan ¢ = 2g/kg
RUAX-Riihrer®
unbewehrt
dreistufig

z/d = 0,75

cq [-]

100

Xd/D = 0,25; 3 Fligel -
0d/D =0,35, 3 Fligel - =

¢d/D =0,50; 2 Fligel —

10

100 1.000 10.000
Re" [-]

Abbildung 35: Darstellung der Mischkennzahl in Abhéngigkeit von der nicht Newton’schen
Reynolds-Zahl fiir dreistufige Riihrerkonfigurationen (RUAX-Riihrer®) mit verschiedenen
Durchmesserverhdltnissen; Xanthan ¢ = 2 g/kg
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Die Problematik der schlechten Durchmischung in Oberflichennihe besitzt, entgegen
der Literatur (Hiraoka et al. 2001), in dem betrachten Bereich keine Bedeutung, jedoch
ist auch fiir eine dreistufige Konfiguration die Ausbildung eines Ringwirbels zu be-
obachten. Fiir derzeit in den Anlagen vorhandene Durchmesserverhéltnisse von
d/D = 0,25 liegt die Mischkennzahl um den Faktor 10 hoher als bei einem Verhiltnis
von d/D = 0,50. Eine Konfiguration mit einem d/D = 0,35 stellt bereits eine deutliche
Verbesserung zum Stand der Technik dar. Bei Gleicher Drehzahl ist eine Erh6hung der

Umfangsgeschwindigkeit verbunden.

5.4 KavernengroBen im Modellstoffsystem b

Das Kavernenmodell von (Elson et al. 1986) ist trotz seiner Einschrinkungen ein weit
verbreitetes Modell. Es ist in seinem Aufbau einfach und in der in Gleichung (2-46)
gezeigten Darstellung fiir die Berechnung der Drehzahl, bei der die Kaverne die Wand
erreicht, verwendbar. Erforderlich sind der Leistungsbeiwert des Riihrers, die FlieB3-
grenze sowie die Dichte des Fluids. Diese Stoffwerte stellen fiir einphasige nicht
Newton’sche Fluide (Xanthan- oder CMC-Lésungen) kein Problem dar, da der am
schwierigsten zu bestimmende Wert -die FlieBgrenze-, den rheologischen Messungen
zu entnehmen ist. Die Bestimmung der FlieBgrenze fiir das Modellstoffsystem b ist mit
der gewihlten Messeinrichtung nicht durchfiihrbar. Das Modell ermoglicht jedoch nach
dem Umstellen und bei Kenntnis der Kavernendrehzahl die FlieSgrenze eines Fluides zu
bestimmen:

1,36

d\3
TO_?.Ne.p.dZ.NZ.(d_C)_ (5_19)

Fiir eine erste Uberpriifung dieser These wurde fiir das Modellstoffsystem a (Xanthan,
¢ =2 g/kg) mit Hilfe der Mischzeitmessungen eine Kavernenbetrachtung durchgefiihrt.
So tritt der Torus, der ein Indiz fiir eine Kavernenbildung ist, beim RUAX-Riihrer” mit
einem d/D = 0,50 bis zu einer Drehzahl von N = 120 RPM auf. Mit Hilfe eines Fliigel-
radanemometers konnten ab Drehzahlen von 130 RPM messbare Geschwindigkeiten an
der Behélterwand bestimmt werden. Sodass oberhalb dieser Drehzahl davon auszuge-
hen ist, dass die Kaverne die Wand erreicht hat. Fiir eine dreistufige Konfiguration der
RUAX-Riihrer® mit einem Durchmesserverhiltnis von d/D = 0,50 trat der Torus bei
einer Drehzahl von N = 128 RPM nicht mehr auf. Bei dieser Drehzahl liegt ein Leis-
tungsbeiwert von Ne = 1,03 vor. Mit den genannten Werten ergibt sich eine FlieBgrenze
von Tp=3,18 Pa. Aus den rheologischen Messungen war die FlieBgrenze mit

To = 2,18 Pa bekannt (Tabelle 16). Eine Ursache fiir die Abweichungen besteht in der
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Annahme, dass das Verhiltnis von Kavernenhohe zu Durchmesser 0,40 betrdgt. Fiir
einen Schrégblattrithrer wird dieses Verhiltnis von mit (Adams & Barigou 2007)
hc/de = 0,55 angegeben. Fiir einen mehrstufigen Intermig ist fiir ein dhnliches Durch-
messerverhiltnis (d/D = 0,53) ein Wert von h¢/dc = 0,70 bei (Galindo et al. 1996) zu
finden. Beim Einsetzen eines Wertes von h¢/dec = 0,55 ergibt sich eine FlieBgrenze von

Tp = 2,28 Pa und eine Abweichung von 5 % zum gemessenen Wert (Tabelle 16).

Tabelle 16: Vergleich der gemessenen FlieBgrenze mit denen, die mittels des Kavernenmodells
nach (Elson et al. 1986) bei unterschiedlichen Kavernenhéhenverhéltnissen berechneten Flie3-
grenzen

7o [Pa]
FlieBgrenze aus den rheologischen Messungen 2,18
Fliegrenze mit dem Kavernenmodell nach (EI- 3,18
son et al. 1986) h¢/dc = 0,40
FlieBgrenze mit dem Kavernenmodell nach (EI- 2,18

son et al. 1986) h¢/dc = 0,55

Fiir eine detaillierte Betrachtung der FlieBgrenze und um eine generelle Verwendbarkeit
des Modells zu priifen, wurden zwei Annahmen betrachtet:

Annahme 1: Gleichsetzen der FlieBgrenze mit der Wandschubspannung

Beim Erreichen der Behélterwand durch die Kaverne muss die Schubspannung an der
Wand gleich/groBer als die FlieBgrenze des betrachteten Fluids sein. Die Kaverne er-
reicht bei der Drehzahl die Behélterwand, wenn sich die Silage-Partikel des Modell-
stoffsystems b zu bewegen beginnen. Eine Berechnung der Wandschubspannung ist mit

der Gleichung (5-20) vorhanden (Bird et al. 1960):

_ _ 1 Mp
Ty = Tp = E : o3 (5-20)

Fiir das Drehmoment Mgr wird der Wert eingesetzt, der beim Einstellen der Kavernen-
drehzahl gemessen wird.

Annahme 2: Einsetzen der FlieBgrenze des Modellstoffsystems a (Tomss-a)-

Der Vergleich zeigt, dass die 1. Hypothese nicht gerechtfertigt ist, da die Werte fiir die
Kavernendrehzahl mit dieser um bis zu 70 - 85 % zu hoch sind (Tabelle 17). Es ist je-
doch ersichtlich, dass die unter Nutzung von These 2 ermittelte FlieBgrenze fiir alle drei
Konfigurationen dhnlich ist (Tabelle 18). Es ist somit ein Weg gegeben, die Fliegrenze

eines Stoffsystems abzuschitzen. Fiir einen einstufigen Riihrer waren diese Betrachtun-

Seite 89



Experimentelle Ergebnisse

gen nicht moglich. Die Fliegrenze fiir Modellstoffsystem b betrug in diesem Fall
Tp = 1,35 Pa.

Die mangelnde Beschreibung der Kavernenform ist eine Ursache fiir die Abweichung
zwischen dem Erwartungswert und der vorliegenden Drehzahl. Weitere Vergleiche sind

im Anhang 11.11 gegeben.

Tabelle 17: Vergleich der experimentellen Kavernendrehzahlen N¢ mit der nach Gleichung
(2-46) und der Annahme Ty = T, mss.a berechneten

d/D[-] Nc[RPM] N¢[RPM]

Experiment Berechnung

0,25 186 371,5
0,35 70 155,1
0,50 57 121,9

Tabelle 18: Darstellung der mit der experimentellen Kavernendrehzahl in Tabelle 17 und den
Gleichungen (5-19) und (5-20) berechneten FlieBgrenze fiir Modellstoffsystem b unter Verwen-
dung des RUAX-Riihrers”; drei Stufen mit verschiedenen d/D

dD[-]  1t[Pa]

mit N¢, Experiment

0,25 0,54
0,35 0,44
0,50 0,47

Die Beobachtungen zur Kavernenform deckten sich eher mit der von (Amanullah et al.
1998) beschriebenen Kavernenform. Fiir eine mehrstufige Konfiguration néhert sich die
Kaverne durch die hohe tangentiale Komponente der Zylinderform an. Die mit dem
Modell von (Amanullah et al. 1998), aus den experimentellen Kavernendrehzahlen be-
rechneten, Kavernendurchmesser zeigen eine gute Ubereinstimmung mit dem Erwar-
tungswert von dc, erwartet = 0,40 (Tabelle 19). Dieser ergibt sich aus dem Behélterdurch-
messer von D = 0,40 und der Definition, dass die Kaverne die Behilterwand erreichen
soll. Dem Modell nach vergroBert sich die Kaverne, wenn der Leistungsbeiwert und der
Axialkraftbeiwert steigen. Durch den Riihrerdurchmesser, die Stufenanzahl und den
Stufenabstand sind beide GroBen beeinflussbar. Der Einfluss des Stufenabstandes auf
den Axialkraftbeiwert ist bei einer zweistufigen Anordnung gering (Abbildung 36). Stu-

fenabstinde zwischen z/d = 0,75 — 1,25 verdndern den Wert praktisch nicht. Bei einem
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z/d =1,50 ist der grofte Axialkraftbeiwert erreicht. Eine dreistufige Anordnung fiihrt zu
keinem weiteren Anstieg. Eine Variation des Stufenabstandes fiir ein dreistufiges Sys-
tem war nicht moglich, da z/d = 0,75 der maximal einstellbare Stufenabstand war. In-
nerhalb der Messreihen sind Schwankungen des Axialkraftbeiwertes zu beobachten, da
eine Schwankung der Verteilung der Partikel im Behélter vorhanden ist. Fiir Model!l-
stoffsystem a konnte praktisch kein Einfluss des Stufenabstandes festgestellt werden

(Anhang 11.12).

Tabelle 19: Darstellung der gemessenen Kavernendrehzahlen und der fiir die die Kavernenbe-
rechnung erforderlichen Werte (Mittelwerte) sowie der daraus mit Hilfe des Modells nach
(Amanullah et al. 1998) berechneten Kavernendurchmesser; fiir verschiedene d/D; Modell-
stoffsystem b; RUAX-Riihrer”; drei Stufen; dc. erwariet = 0,40; (*Experiment)

*

d/D Nc CAx Ne WTip wc dc To

[-] [RPM]  [-] [-] [m/s] [m/s] [m] [Pa]

0,25 153,0 1,08 2,24 0,801 0,008 0,386 0,220

0,35 71,8 0,20 3,96 0,526 0,005 0,391 0,463

0,50 39,9 0,39 2,95 0,418 0,004 0,392 0,633
1,0

Ii o

RUAX-Riihrer®
unbewehrt
d/D =0,50
h/D=0,15

% ’H % {( % ®2 Stufen z/d = 0,75

% A2 Stufen z/d = 1,00

% % ©2 Stufen z/d = 1,25

M2 Stufen z/d = 1,50

Cax [']
@
—@-
== =

X3 Stufen z/d = 0,75

0,1 T 1
100 1000 10000
Re* [-]

Abbildung 36: Vergleich des Axialkraftbeiwertes in Abhingigkeit von der nicht Newton’schen
Reynolds-Zahl fiir verschiedene Stufenabstéinde einer zweistufigen Konfiguration und einer
dreistufige Konfiguration mit z/d = 0,75 fiir Modellstoffsystem b; RUAX-Riihrer” (Fehlerbalken
— Standardabweichung der Messwerte)
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Im Gegensatz zu dem gemessenen Verlauf des Axialkraftbeiwertes stellten (Bhole &
Ford 2009) eine starke Abhédngigkeit des Axialkraftbeiwertes von der Drehzahl in fase-
rigen Systemen fest. Bei einer Erhohung des TS-Gehalt auf TS = 10 % lag ein starkes
Absinken des Axialkraftbeiwerts mit steigender Drehzahl vor (Abbildung 37).

1,0
RUAX-Riihrer®
+ Dreistufig

Jf Unbewehrt
% )I( Silage TS =10 %

h/D=0,15

X Xd/D = 0,50
md/D=0,25

{'

cAx []

0,1

0 100 200 300 400 500 600
N [RPM]

Abbildung 37: Darstellung des Axialkraftbeiwertes in Abhingigkeit von der Drehzahl fiir zwei
dreistufige Konfiguration des RUAX-Riihrers® bei zwei verschiedenen Durchmesserverhltnis-
se; Silage TS =10 %

Durch den hoheren Konsistenzfaktor und damit der hoheren scheinbaren Viskositit
wird die Reynolds-Zahl kleiner. Der Axialkraftbeiwert zeigt ein dhnliches Verhalten
wie die Newton-Zahl (Liepe et al. 1998; M. Bhole 2009). Somit fillt der Axialkraftbei-
wert analog zum Leistungsbeiwert mit steigender Reynolds-Zahl. Der Abfall ist bei ei-
nem Durchmesserverhdltnis von d/D =0,25 ausgeprigter als bei einem grofleren
Durchmesserverhéltnis, da trotz hoherer Drehzahlen bei einem kleinerem Durchmesser
geringere Reynolds-Zahlen vorliegen. Zusammenfassend ist die Betrachtung von (Elson
et al. 1986) fiir mehrstufige Anordnungen durchaus anwendbar, jedoch nicht fiir eine
einstufige Konfiguration. Es bietet die Moglichkeit bei Kenntnis der Kavernendrehzahl
eine Abschitzung der Flielgrenze vorzunehmen. Das Modell von (Amanullah et al.

1998) lasst sich sehr gut anwenden, jedoch erfordert die Gleichung die Kenntnis des
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Axialkraftbeiwertes und des Leistungsbeiwertes (ausgewdhlte zweistufige Konfigurati-

onen Anhang 11.13).

5.5 Messungen zum Oberflachenverhalten im Modell-

stoffsystem c

Das Modellstoffsystem ¢ (gemahlene Silage) diente der Bestimmung der Drehzahl bzw.
des Leistungseintrages, bei dem eine vollstindige Bewegung der Oberfliche gewihr-
leistet und eine beginnende Absaugung der Silage von der Oberfldche vorliegt. Fiir die
Auswertung dieser Betrachtung sind neben dem Leistungseintrag, die Umfangsge-
schwindigkeit und die Froude-Zahl nach Gleichung (2-6) fiir Aussagen zur Mal3stabs-
iibertragung herangezogen worden. Eine Mafstabsiibertragung nur mit der Froude-Zahl
als Parameter ist durch den stark ansteigenden Leistungseintrag bei der VergroBerung
des ModellmaBstabes nicht ratsam (Stiefl 1995).

Die erforderlichen Leistungseintrége fiir eine vollstindige Oberflichenbewegung sinken
mit steigendem Durchmesser des Riihrers (Tabelle 20). Insbesondere bei einem
d/D =0,50 ist bereits bei einem volumenspezifischen Leistungseintrag von unter
10 W/m? eine Bewegung an der Oberflédche zu beobachten.

Die Umfangsgeschwindigkeiten liegen in allen Féllen unterhalb der zu erwartenden
Werte von circa wrjp, = 2,5 — 3,0 m/s. Dies ist damit zu begriinden, dass der Konsistenz-
faktor geringer ist als bei einer vergleichbaren Silage mit groBeren Partikeln. Somit er-
lauben diese Versuche nur einen qualitativen Vergleich mdglicher Riithrergeometrien
untereinander. Eine Erhohung der Partikelanzahl zur Vergroferung des Konsistenz-

faktors ist eine Strategie dies zu kompensieren.

Tabelle 20: Vergleich der Drehzahlen und volumenspezifischen Leistungseintrige fiir verschie-
dene Rihrerdurchmesser zur Erreichung einer vollsténdigen Oberflichenbewegung; Modell-
stoffsystem c; RUAX-Riihrer”; drei Stufen

d/D [-] N [RPM] P/V [W/m?] Fr[-] Wrip [m/s]
0,25 224 21 0,29 1,17
0,35 125 12 0,12 0,92
0,50 57 5 0,04 0,60

Ein Vergleich der drei Konfigurationen bei einem in der Praxis verwendeten Leistungs-
eintrag zeigt eine Problematik in einer groB3technischen Anlage (Abbildung 38). Die rot

markierten Bereiche zeigen die Stellen, bei denen eine Bewegung erkennbar ist. Bei
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einem Durchmesserverhiltnis von d/D = 0,50 ist die gesamte Oberfldche in Bewegung.
Ein Durchmesserverhédltnis von d/D = 0,25 flihrt nur zu einer kleinen bewegten Zone
um die Welle. Dieses Oberfldchenverhalten resultiert in einem schlechten Einzug von

frischem, an den Randzonen zugegebenem Substrat.

5 -

e

d/D [-] 0,25 h 035 0,50
N [RPM] 102 90 57
Ne [-] 524 132 0,92
Wy [/s] 0,53 0,66 0,60
N [-] 3 3 3
2/d 1,50 1,00 1,25

Abbildung 38: Vergleich der Oberflichenbewegung von drei verschiedenen Konfigurationen
bei einem volumenspezifischen Leistungseintrag von P/V =5 W/m?, rot markiert sind die be-
wegten Zonen; Modellstoffsystem ¢; RUAX-Riihrer”

Versuche mit nicht vorbehandelter (Mahlen) Maissilage fiihrten bei einem Durchmes-
serverhiltnis von d/D = 0,50 erst bei N =400 RPM (wri, = 4,18 m/s) zu Bewegungen an
der Oberfldche. Bei N = 300 RPM war an der Behélterwandung ein Ring von 5 cm Ho-
he vorhanden, der nicht bewegt worden ist (Abbildung 39).

¥ ik |

Abbildung 39: Oberﬂéichenverhalte von Silage mit T =8 %; RUAX-Riihrer”; d/D = 0,50;
drei Stufen z/d =0,75; N = 300 RPM

Da beim Biogasprozess nicht nur Schwimmschichten, sondern auch Sinkschichten auf-

treten, muss an dieser Stelle eine Betrachtung zum Einfluss des Mahlens vorgenommen
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werden. Das Mahlen und die damit verbundene Partikelgroenverdnderungen verdndern
die fiir das Sedimentieren relevanten Kennzahlen:

- Partikel-Reynolds-Zahl

- Riihrer-Reynolds-Zahl

- Archimedes-Zahl
Durch die Verwendung der kleineren Partikel wird der Konsistenzfaktor verringert und
somit die Viskositit, dies fiihrt zu einer Erhohung der Reynolds-Zahl. Die Verringerung
der Viskositét hat auch einen Einfluss auf die Archimedes- und Partikel-Reynolds-Zahl.
Der Vergleich der Archimedes-Zahlen und der nicht Newton’schen Reynolds-Zahlen
fiir Silage mit einem TS-Gehalt von TS = 10 % und Modellstoffsystem c zeigt, dass die
Werte fiir die nicht Newton’schen Reynolds-Zahlen beim Modellstoffsystem ¢ um den
Faktor 4 kleiner sind (Tabelle 21). Dies gilt sowohl fiir die Verwendung des Ansatzes
von (Metzner & Otto 1957) und des Ansatzes nach (Sanchez Pérez et al. 2006). Die
Archimedes-Zahlen liegen bei der Verwendung des Ansatzes von (Metzner & Otto
1957) in einem &hnlichen Bereich. Bei Verwendung des Ansatzes nach (Sanchez Pérez
et al. 2006) ist ein Unterschied vorhanden, somit kann ein Einfluss durch das Mahlen

nicht ausgeschlossen werden.

Tabelle 21: Vergleich der Archimedes- und nicht Newton’schen Reynolds-Zahl fiir Silage und
Modellstoffsystem ¢ bei den gemessenen Drehzahlen, Scherrate berechnet nach Verfahren von
(Metzner & Otto 1957) und Ansatz nach (Sanchez Pérez et al. 2006)

Modellstoffsystem c Silage 10 % TS
Rheologie Gleichung (5-9) Rheologie Abbildung 21
YR mittels YR mittels YR mittels Yr mittels
(Metzner &  (Séanchez Pérez (Metzner & (Sanchez Pérez
Otto 1957) et al. 2006) Otto 1957) et al. 2006)
d/D N Arp Re* Arp Re* Arp Re* Arp Re*
gomewy OO0 H @ B H
0,25 102 0,34 66 0,04 183 0,47 15 3.3 39
0,35 90 0,30 104 0,04 276 0,51 23 3.4 59
0,50 57 0,17 96 0,03 223 0,33 21 1,7 48

Bei der Verwendung des dreistufigen (z/d =0,75) RUAX-Rihrers® mit einem
d/D = 0,50 im 50 L-Labormafstab und einer Drehzahl von N =300 RPM ergeben sich
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mit der Rheologie nach Abbildung 21 nicht Newton’sche Reynolds-Zahlen im Bereich
Re’ = 1.500 ... 2.000, Archimedes-Zahlen im Bereich Ar=4—6 und volumenspezifi-
sche Leistungseintrdge von P/V =1.000 — 1500 W/m?. Diese sehr hohen Leistungsein-
trage sind beziiglich einer technischen Relevanz kritisch zu hinterfragen.

Eine genaue Angabe der Drehzahl fiir das Absaugen von Silage ist nicht sinnvoll, da in
der Behiltermitte eine deutliche Absaugung zu verzeichnen ist, jedoch nicht an der Be-
hilterwand (Abbildung 39).

Schlussfolgernd hat sich gezeigt, dass das Mahlen einen Einfluss auf die Kennzahlen
hat, jedoch besitzen die vorkommenden Substrate eine Bandbreite von verschiedenen
PartikelgroBen. Das Modellstoffsystem ¢ kann somit auch ein Gérsubstrat mit kleinen
Partikeln kennzeichnen.

Es konnte gezeigt werden, dass durch dieses Fluid ein qualitativer Vergleich verschie-
dener Riihrergeometrien erfolgen kann. Fiir eine detaillierte Betrachtung der Mal3stabs-

iibertragung sind diese Versuche nicht ausreichend.
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6 Ergebnisse der numerischen Simulationen

6.1 LabormaRstab

6.1.1 Voruntersuchungen

Fiir die Festlegung der Gitterunabhéngigkeit der Losung erfolgten Simulationen mit drei
verschiedenen Gittern. Validierungsparameter waren der Leistungsbeiwert und der
Axialkraftbeiwert. Die Kantenldnge der Volumenzellen an der Behélterwand und damit
die Gitterfeinheit wurde im Bereich von 0,15 — 1,00 mm beziehungsweise von 5 - 6 mm

verandert (Tabelle 22).

Tabelle 22: Betrachtete Gitter fiir die numerischen Simulationen (RUAX—Riihrer®; d/D = 0,50;
N =80 RPM,; Silage: K = 8 Pas"; n = 0,30; k-e-Modell); prozentuale Abweichung auf den expe-
rimentellen Leistungsbeiwert: Ne = 1,53 bezogen; Re* = 50 (nach (Metzner & Otto 1957))

Gitter Grofle Grof3e erste Anzahl Volumen- Ne  Abweichung

Hauptelemente Prismenschicht  elemente

an der Wand
[mm] [mm] [Millionen] [-] [%]
1 6 1,00 3,78 534 249
2 5 0,50 17,67 1,84 27
3 5 0,15 57,89 8,28 441

Velocity in Stn Frame
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Abbildung 40: Darstellung des Geschwindigkeitsfeldes in xz-Ebene fiir einen RUAX-Riihrer”;
d/D =0,50; N =80 RPM; Fluid: Maissilage filir unterschiedliche Gitter; von links nach rechts
Gitter 1 bis 3
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An der Behilterwand ist eine inflated boundary (ANSYS Inc. 2015) eingefiihrt worden.
Der VergroBerungsfaktor fiir Elementschichten an der Wand wurde mit 1,5 gewéhlt. Fiir
diese Simulationen fand das k-e-Modell Anwendung. Silage (TS =10 %) mit den in
Abbildung 21 dargestellten experimentellen Werten fiir den Konsistenzfaktor und den
FlieBindex bildete die Fluidphase. Fiir diese Konfiguration wurde im Labor ein Leis-
tungsbeiwert von Ne = 1,53 ermittelt. Die Abweichung zwischen dem aus den Simula-
tionen ermittelten Leistungsbeiwert und dem experimentellen Wert betrdgt beim mittel-
groBen Netz 27 % (Tabelle 22). Das mit diesem Gitter berechnete Stromungsbild ist mit
den Beobachtungen aus den Versuchen vergleichbar. Unter Verwendung von Gitter eins
und zwei ist eine deutliche Kavernenbildung erkennbar (Abbildung 40, Mitte und
Links). Eine starke Verfeinerung des Netzes resultiert in einer VergroBerung der Ab-
weichungen fiir den Leistungsbeiwert (Tabelle 22) und des Stromungsbilds (Abbildung
40, rechts). Durch das k-e-Modell wird die Turbulenz iiberbewertet. Dies fiihrt zu den
zu hohen Leistungsbeiwerten. Das k-e-Modell ist somit fiir diesen Anwendungsfall kri-
tisch zu hinterfragen. Diese ersten Ergebnisse und die Arbeiten von (Wu 2011), der das
SST-Modell fiir solche Betrachtungen empfiehlt, fithrten zur Erweiterung der Betrach-
tungen um das SST-Turbulenzmodell. Ein weiterer Punkt stellt der Fakt dar, dass zwar
die Rheologie eines zweiphasigen Fluids verwendet wurde, die Simulationen selbst je-
doch einphasig durchgefiihrt worden sind.

Eine Reihe von GroBlen kann die Ergebnisse der Simulationen beeinflussen. Zur Redu-
zierung der Variablen wurden die weiteren Betrachtungen mit der FlieBkurve einer Xan-
than-Losung (c =2 g/kg) durchgefiihrt. Die rheologische Beschreibung erfolgte mit dem
Ansatz von Ostwald und de Waele nach Gleichung (5-7).

Wegen der Einphasigkeit des Fluids ist eine partikuldre Phase nicht zu beriicksichtigen.
Dieses Fluid und Gitter 2 dienten fiir einen Vergleich der drei Mdglichkeiten zur Turbu-
lenzmodellierung (Tabelle 23).

Unter Verwendung des k-e-Modells sind deutliche Abweichungen sowohl fiir den Leis-
tungsbeiwert als auch fiir den Axialkraftbeiwert zu verzeichnen. Verschiedene Simula-
tionen unter der Annahme einer laminaren Stromung oder unter Verwendung des SST-
Modells liefern gleiche Werte fiir den Axial- und den Leistungsbeiwert. Der Axialkraft-
beiwert stimmt sehr genau mit den experimentellen Daten {iberein. Der Leistungsbei-
wert ist circa 20 % zu hoch. Die Messgenauigkeit fiir den Leistungsbeiwert liegt bei
circa 10 %. Die Gleichung (5-14), welche fiir die Abschitzung des Leistungsbeiwertes

beschrieben wurde, hat eine Abweichung von circa 20 %. Daher ist die Abweichung in
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den Simulationen von 20 % akzeptabel. Das SST-Modell benétigt im Vergleich zum k-
e-Modell langere Rechenzeiten. Ebenso traten bei der Verwendung des SST-Modells
Stabilitdtsprobleme auf. Die Simulationen brachen nach wenigen Iterationsschritten ab.
Eine Losung dieses Problems stellte die Durchfiihrung der ersten zehn Iterationsschritte
ohne Turbulenzmodellierung dar und eine anschlieBende Umstellung auf das SST-
Modell. Trotz des héheren Aufwandes wurde im Weiteren das SST-Modell verwendet,
da auch Simulationen bei grof3eren Drehzahlen durchgefiihrt worden sind. Dieser Schritt
ist auch im Hinblick auf die Simulation einer grof3technischen Anlage gerechtfertigt, da

nicht Newton’schen Reynolds-Zahlen groBer als 1.000 zu erwarten sind.

Tabelle 23: Darstellung der experimentellen und numerischen Newton-Zahlen und Axialkraft-
beiwerte unter Verwendung zweier verschiedener Turbulenzmodelle und ohne Verwendung
eines Turbulenzmodells - RUAX-Riihrer™; eine Stufe; d/D = 0,50; N = 100 RPM; Re* = 1.800
nach (Sanchez Pérez et al. 2006)

Verwendetes Modell Newton-Zahl [-]  Axialkraftbeiwert [-]
k-e-Modell 1,92 0,93
SST-Modell 0,34 0,19
Keine Turbulenzmodellierung 0,33 0,18

(laminare Rechnung)

Experiment 0,28 £0,02 0,19 £ 0,05

Neben den Uberlegungen zur Turbulenzmodellierung ist die Betrachtung des Modells
zur Beschreibung der Rheologie ein weiterer wichtiger Punkt. Die Verwendung des
Ansatzes nach Ostwald und de Waele oder des Herschel-Bulkley-Ansatzes nach Glei-
chung (5-8) ergibt fiir die betrachteten Kennzahlen keinen wesentlicher Unterschied
(Tabelle 24). Die Abweichung des Leistungsbeiwertes liegt in beiden Féllen im Bereich
von 20 %. Im Stromungsbild zeigt sich ein wichtiger Unterschied, da bei der Verwen-
dung der Herschel-Bulkley-Beziehung eine geringere Riihrerreichweite in Bezug auf die
Behilterhohe vorhanden ist (Abbildung 41). Das im rechten Teil der Abbildung 41 dar-
gestellte Stromungsbild unter Verwendung des Herschel-Bulkley-Ansatzes entspricht
dem in den Mischzeitversuchen beobachteten Torus. Durch die Fliegrenze ist eine
deutliche geringere Riihrerreichweite bedingt.

Nach der Festlegung auf das SST-Modell fiir die Turbulenzmodellierung und der Be-

schreibung der Rheologie fand eine erneute Gitterstudie statt. Mit den optimierten Ein-
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stellungen konnte eine Reduktion der Elementanzahl auf rund 4 Millionen vorgenom-
men werden.

Als Ergebnis dieser Vorbetrachtungen ist abzuleiten, dass fiir die Simulation mit dem
Modellstoffsystem a (siche Abschnitt 5.1.4) als Fluid die Verwendung des SST-Modells,
unter Nutzung des Herschel-Bulkley-Ansatzes zur Beschreibung des FlieBverhaltens
und einem Gitter von rund 4 Millionen Elementen durchzufiihren sind. Dieses Modell
erzielte mit den gewihlten Parametern die beste Ubereinstimmung mit den experimen-

tellen Ergebnissen.

Tabelle 24: Darstellung der Newton-Zahlen und Axialkraftbeiwerte unter Verwendung des An-
satzes nach Ostwald und de Waele und des Herschel-Bulkley-Ansatzes - RUAX-Riihrer”; eine
Stufe; d/D = 0,50; N = 100 RPM; Re* = 1.800 nach (Sanchez Pérez et al. 2006)

Verwendetes Modell Newton-Zahl [-] Axialkraftbeiwert [-]
Ansatz nach Ostwald und 0,33 0,19

de Waele

Herschel-Bulkley-Ansatz 0,34 0,19

Experiment 0,28 £0,02 0,19 +£0,05

Velocity in Stn Frame Velocity in Stn Frame
Contour 1 Contour 1

1.000 1.000

0 0.100 (m) 0 0.100 (m)
[ S|

0.080 0.050

Abbildung 41: Vergleich der Geschwindigkeitsfelder in xz-Ebene fiir RUAX-Riihrer”; eine
Stufe; d/D = 0,50; N =100 RPM; Xanthan unter Verwendung des Ansatzes nach Ostwald und
de Waele (links) und des Herschel-Bulkley-Ansatzes (rechts)

6.1.2 Drehzahlstudie
(Sanchez Pérez et al. 2006) stellten die Gleichung fiir das Modell zur Berechnung der
Scherrate aus den Werten der numerischen Arbeiten von (Kelly & Gigas 2003) auf. Sie

bestimmten aus den Simulationen die mittleren Scherraten in der Ndhe des Rithrers und
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mittelten diese iiber die Oberflache des Riihrers. Fiir einen Vergleich mit dem Modell
sind Simulationen bei verschiedenen Drehzahlen durchgefiihrt und die Scherrate an der
Oberfldche der Riihrer iiber die Flache gemittelt worden. Die so bei Drehzahlen von
N=60RPM bis N=360RPM mit einem einstufigen RUAX-Riihrer” bestimmten

Scherraten sind iiber den gesamten Bereich im Vergleich zu den Modellwerten zu hoch

(Abbildung 42).
1.000
100
— - - -
-
u YcFp
Sanchez-Pérez: y = 33,1 - NI#
—————— Metzner-Otto: vy =11,0 - N
10 l T T
0 4 5 6 7
N [1/s]

Abbildung 42: Vergleich der numerischen Scherraten an der Riihreroberfliche mit denen unter
Verwendung des Ansatzes von (Sanchez Pérez et al. 2006) und des Ansatzes von (Metzner &
Otto 1957), RUAX-Riihrer”; eine Stufe; d/D = 0,50 (Fehlerbalken 20 %)

Im Vergleich zum Ansatz von (Sanchez Pérez et al. 2006) sind die Scherraten bei gerin-
gen Drehzahlen um den Faktor zwei grofer. Der Unterschied nimmt mit steigender
Drehzahl ab. Bei den hochsten betrachteten Drehzahlen betrdgt der Unterschied nur
noch 30 %. Die Scherraten, die mit Hilfe des Verfahrens nach (Metzner & Otto 1957)
errechnet wurden, sind im betrachteten Bereich um den Faktor zehn kleiner als die aus
den Simulationen. Demzufolge ist der Ansatz von (Metzner & Otto 1957) fiir diese Be-
trachtungen auszuschlieen. Jedoch lieferte auch das Modell nach (Sanchez Pérez et al.
2006) keine genaue Abbildung der aus den Simulationen ermittelten Scherraten
(Abbildung 42). Es war mdglich mit Hilfe der numerischen Scherraten zwei verschie-

dene Modelle fiir den Zusammenhang zwischen Drehzahl und Scherrate abzuleiten (ge-
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punktete Linie Abbildung 42). Dies waren einerseits ein linearer Ansatz und anderer-
seits ein Potenzansatz, dhnlich dem von (Sanchez Pérez et al. 2006):

Linearer Ansatz:

y =98N, (6-1)
Potenzansatz:
y =85-N11, (6-2)

Bei Verwendung dieser Ansdtze zur Berechnung der nicht Newton’schen Reynolds-
Zahl liegen die Leistungsbeiwerte hoher als die der Newton’schen Leistungskurve nach

Gleichung (5-14) (Abbildung 43).

1,0

— Gleichung (5-14)
X y=98N
o Yy =285 Nb!

Ne [-]

0,1
1.000 10.000 100.000
Re" []

Abbildung 43: Vergleich Ne-Re-Kurven im Bereich 1.000 < Re* < 11.000 unter Verwendung
der Gleichung (5-14) und den aus Abbildung 42 entnommenen Gleichungen zur Bestimmung
der Scherrate; RUAX-Riihrer”; eine Stufe; d/D = 0,50 (Fehlerbalken von 20 %)

Es zeigt sich durch die angenommenen Ansiitze eine Uberbewertung der Scherrate,
dadurch wird die Viskositdt zu gering angesetzt und die Reynolds-Zahl ist zu groB.
Demzufolge ist der Leistungsbeiwert und somit auch die Leistung bei einer Verwen-
dung dieser Gleichungen zu klein. Einschrinkend ist an dieser Stelle anzumerken, dass
die Abweichungen im Bereich von circa 20 % liegen, eine hohere Genauigkeit wird
auch nicht mit der auf den Experimenten basierenden Gleichung (5-14) fiir den Leis-

tungsbeiwert erreicht. Die Trombenbildung wurde zwar in den Simulationen nicht be-
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riicksichtigt, hat jedoch, wie in den experimentellen Untersuchungen (Abschnitt 5.2.1)
dargestellt, einen Einfluss auf den Leistungsbeiwert.

Ein Vergleich der experimentellen und numerischen Werte des Axialkraftbeiwertes und
der Newton-Zahl ergibt bei kleinen Drehzahlen eine gute Ubereinstimmung der Leis-
tungsbeiwerte (Abbildung 44). Die experimentellen Werte sinken aufgrund der Trom-
benbildung mit steigender Drehzahl. Ein dhnliches Verhalten ist bei den Axialkraftbei-
werten vorhanden. Fiir den Leistungsbeiwert fithren die gemachten Vereinfachungen in
den Simulationen ab einer Drehzahl von N =300 RPM zu einem Fehler von bis zu
50 %. Die Scherrate ist proportional zur eingetragenen Leistung, sodass die Scherrate in
diesem Bereich kleiner sein wird, als die berechnete. Insgesamt ist eine Anpassung des

Modells nach (Sanchez Pérez et al. 2006) somit nicht gerechtfertigt.
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&
u
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Abbildung 44: Vergleich der experimentellen mit den numerischen Daten fiir Leistungsbeiwerte
(oben) und Axialkraftbeiwerte (unten); RUAX-Riihrer”; eine Stufe; d/D = 0,50

6.1.3 Numerisch ermittelte Kavernen

Fiir die Simulationen wurde, um den Aufwand mehrphasiger Rechnungen zu vermei-
den, die FlieBkurve von Modellstoffsystem b nach Gleichung (5-9) genutzt, jedoch ohne
die partikuldre Phase zu beriicksichtigen. Es wurden die Drehzahlen gewihlt, bei denen
in den Experimenten die Kaverne die Behélterwand erreicht hatte. Es sind, bis auf die

rheologische Beschreibung, die gleichen Randbedingungen gewihlt worden, die bei den
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Simulationen mit Modellstoffsystem a verwendet wurden sind. Es fanden das SST-
Modell und ein Gitter mit rund 4 Millionen Elementen Anwendung. In diesem Falle
konnte keine genaue Ubereinstimmung mit den Ergebnissen aus den Experimenten er-

zielt werden.

= | __ | Velocitv in Stn Frame
2o 0o 0000 o o o =
D O 2 O g 9 == N B O
25 &6 &6 2 B B O S @ o
S B B o msd S o B8

d/D N Ne Cayx
[-] [RPM] [-] [-]
Simulation Experiment Simulation Experiment
0,25 180 5,70 8,30 1,19 1,02
0,35 60 11,20 3,40 2,51 0,21
0,50 50 2,25 2,26 0,57 0,40

Abbildung 45: Vergleich der Stromungsbilder, der Leistungs- und Axialkraftbeiwerte fiir einen
dreistufigen RUAX-Riihrer” bei d/D = 0,25 (links); d/D = 0,35 (Mitte); d/D = 0,50 (rechts)

In den Stromungsbildern in Abbildung 45 ist zu erkennen, dass die Kaverne bei keiner
Konfiguration die Wand erreicht hat. Dies ist damit zu erkldren, dass in der Simulation
von einem homogenen Fluid ausgegangen wurde. Im Experiment handelte es sich je-
doch um ein zweiphasiges Fluid. Durch die Zugabe der Partikel ergaben sich im Expe-
riment Zonen mit hoherer und niedriger Konzentration. Durch die Tangentialkraft wer-
den die Partikel stirker nach auBlen gedriickt. In der Behéltermitte wird durch die nun
niedrigere lokale Viskositdt der Impuls des Riihrers besser transportiert. Die in den Si-
mulationen verwendete FlieBkurve stellt ein integrales Mittel dar, jedoch konnen die
Viskositéten lokal sehr stark davon abweichen. Diese Entmischungseffekte im Experi-
ment fiihren auch zu Abweichungen der Leistungsbeiwerte zu den numerischen Werten

fiir die Konfigurationen mit einem d/D = 0,25 und 0,35.
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6.2 GroRtechnische Fermenter

Mit Hilfe der Vorbetrachtungen im Labormafstab erfolgten Rechnungen zu einer Anla-
ge mit einem Volumen von V = 1.000 m?. Die Methoden der numerischen Fluiddyna-
mik zeigen gegeniiber Versuchen an einer grofStechnischen Anlage Kosten- und Zeit-
vorteile. In diese Betrachtungen sind zwei dreistufige Konfigurationen mit Durchmes-
serverhéltnissen von d/D =0,21 und d/D = 0,50 eingebunden worden. Die Anordnung
der Stufen geschah so, dass sie die komplette Behélterhohe erfassen. Der Bodenabstand
betrug h,/D = 0,18. Der Stufenabstand wurde mit z/d = 1,5 (d/D =0,21) und z/d = 0,62
(d/D =0,50) gewihlt. Damit entsprechen sie nicht exakt den geometrischen Abmessun-
gen der im Labor betrachteten Verhiltnisse, jedoch wurden diese Werte fiir eine Anlage
mit einem d/D = 0,21 vom industriellen Partner vorgegeben und fiir die zweite Konfigu-
ration die Stufen durch eine grofere Ausfilhrung ausgetauscht. Aus den Betrachtungen
zum Gitter resultierte ein Gitter mit circa zehn Millionen Elementen. Die mittlere Kan-
tenlédnge betrug 120 mm und die Dicke der ersten Elementschicht an der Wand 12 mm.
Die Beschreibung der Turbulenz erfolgte durch das SST-Modell. Fiir das Substrat
wurde die in Abbildung 21 dargestellte FlieBkurve fiir eine Silage mit einem TS-Gehalt
von TS =10 % verwendet. Der Vergleich der Stromungsbilder bei dem gleichen volu-
menbezogenen Leistungseintrag zeigt fiir das Durchmesserverhéltnis d/D =0,21 eine
ausgeprigte Kavernenbildung (Abbildung 46, links). Das durchmischte Volumen be-
tragt circa 20 %. Im Fall des groBeren Durchmesserverhéltnisses (d/D = 0,50) entsteht
eine Kaverne, die circa 90 % des Behilters erfasst und die Behéilterwand erreicht
(Abbildung 46, rechts). Die numerisch ermittelten Reynolds-Zahlen betragen
Re* =1.000 fiir d/D = 0,50 und Re* = 6.500 (d/D = 0,21). Mit Hilfe des Ansatzes nach
(Sanchez Pérez et al. 2006) ergeben sich Re* =300 (d/D =0,50) sowie Re* =1.000
(d/D=0,21). Mit dem Ansatz von (Metzner & Otto 1957) ergeben sich Reynolds-
Zahlen von Re* =260 (d/D = 0,50) sowie Re* = 600 (d/D = 0,21). In beiden Fillen sind
die Abweichungen sehr hoch, da der Ansatz nach (Metzner & Otto 1957) nicht mehr
gilt und fiir den Ansatz nach (Sanchez Pérez et al. 2006) sind die Reynolds-Zahlen zu
gering. Mit den numerisch bestimmten Axialkraftbeiwerten und den Newton-Zahlen ist
der Kavernendurchmesser mit dem Kavernenmodell nach (Amanullah et al. 1998)/
Gleichung (2-47) berechenbar. Aus dieser Berechnung ergibt sich fiir das Durchmesser-
verhéltnis d/D = 0,21 ein Kavernendurchmesser von dc = 4,6 m. Daraus berechnet sich
ein durchmischtes Volumen von 18 % des Gesamtvolumens. Fiir die Berechnung sind

die Werte der einzelnen Stufe zu verwenden und nicht die Newton-Zahl der Gesamt-
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konfiguration. Dies ist damit zu begriinden, dass die Riihrer nicht in Korrespondenz
arbeiten und daher als drei einzelne Riihrer zu betrachten sind. Eine Simulation mit ei-
ner einstufigen Konfiguration bestétigte diese These. Fiir das Durchmesserverhiltnis
d/D = 0,50 ergibt sich Kavernendurchmesser von dc = 10,9 m. Die Kaverne erreicht die

Behilterwand.

Velocity

Abbildung 46: Darstellung der Geschwindigkeitskontur in x-z-Ebene fiir dreistufige RUAX-
Rihrer ®; d/D=0,21; N=25RPM; P/V=5W/m® links und d/D=0,50; N=5RPM,
P/V =5 W/m? (rechts)

Fiir die dreistufige Konfiguration mit einem d/D = 0,50 zeigt der Vergleich zwischen

dem numerischen und dem mit Hilfe der Gleichung (5-17):

120 1,26 — 0,42
Ne =¥+ 1'26_ﬁ (5-17)
1 + e 5.000

ermittelten Leistungsbeiwert eine Abweichung von 25 % (Tabelle 25). Fiir die Berech-
nung der Reynolds-Zahl wurde der Ansatz nach (Sanchez Pérez et al. 2006) zugrunde
gelegt. Beim Axialkraftbeiwert wurde eine sehr gute Ubereinstimmung erzielt. Als ex-
perimenteller Wert wurde der mit Modellstoffsystem a in dem Bereich der vorliegenden
Reynolds-Zahlen gemessene Werte zugrunde gelegt. Die Abweichungen sind zuriickzu-
fiihren auf die zuvor beschriebenen Abweichungen durch die Modelle zur Berechnung
der Scherrate, auf die in den Simulationen die getroffenen Vereinfachungen und in der
Gleichung zum Leistungsbeiwert, die aus den Experimenten abgeleitet worden ist. In

den Voruntersuchungen ergab sich ebenfalls eine Abweichung von bis zu 20 % von den
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experimentellen Daten. Ein weiterer Grund war ein etwas hoherer Bodenabstand in den
Simulationen. Trotz aller Einschridnkungen ist festzuhalten, dass ein Trend erkennbar
ist, dass bei der Verwendung eines Durchmesserverhéltnisses von d/D = 0,21 die Bil-

dung von groflen Totraumen auftritt.

Tabelle 25: Vergleich der numerischen und der mit den entwickelten Gleichungen bestimmten
Werte fiir die Newton-Zahl und den Axialkraftbeiwert fiir einen RUAX-Riihrer”; d/D = 0,50

Wert CFD experimentell
Ne-Zahl [-] 1,01 1,25+ 0,25
cax [-] 0,36 0,37 £ 0,08
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7 Anwendung der Ergebnisse auf die Auslegung

zentral geruhrter Biogasanlagen

Im Rahmen dieser Arbeit wurden die FlieBeigenschaften eines Gérsubstrats bestimmt.
Auf der Basis der Daten galt es Modellstoffsysteme zu finden, mit denen Methoden
gegeben sind, verschiedene Aspekte der Durchmischung in Biogasanlagen zu betrach-
ten. Um unterschiedliche Punkte einer MaBstabsiibertragung beleuchten zu konnen,
wurden drei Modellstoffsysteme verwendet. Mit diesen Modellstoffsystemen sind Glei-
chungen erarbeitet worden, die eine beispielhafte Betrachtung hydrodynamischer Para-
meter gestatten. Ziel ist der Vergleich zweier Optionen und das Aufzeigen von weiteren
Strategien zur Verringerung von Problemen, wie die Ausbildung von Schwimm-
schichten.

Die Mischzeituntersuchungen mit Modellstoffsystem a haben gezeigt, dass es unter
Re’ = 1.000 zu einem starken Anstieg der Mischzeit kommt. Bei Annahme einer mittle-
ren Mischkennzahl von cy = 5.000 in einer groBtechnischen Anlage bedeutet dies fiir
eine Drehzahl von N =25 RPM eine Mischzeit von circa ty = 3,5 h. Frisches Substrat
wird circa einmal am Tag zugegeben. Demzufolge ist das Substrat nach maximal 24 h
im Behilter verteilt. Die durchschnittliche Verweilzeit bei Substraten wie Silage betrigt
circa 30 Tage. Die Mischzeit stellt in diesem Fall kein Problem dar.

Problematisch wird es, wenn Kavernenbildung auftritt. Aus den numerischen Simulati-
onen konnte ein durchmischtes Volumen von nur 20 % ermittelt werden. Das Durch-
messerverhéltnis war mit d/D =0,21 und der volumenspezifischen Leistungseintrag
wurde mit P/V =6 W/m? gewihlt. Auch in den Experimenten mit Modellstoffsystem b
trat das Problem der Kavernenbildung auf. Mit Hilfe des Modells von (Amanullah et al.
1998) ist die Vorhersage von KavernengroBBen gegeben. Verallgemeinert aus diesen
Ergebnissen bleibt festzuhalten, dass fiir die Durchmischung strukturviskoser Medien
ein maximaler Axialschub mit einem einhergehenden minimalen Leistungseintrag eine
optimale Geometrie auszeichnet. Ein hoher Anteil der eingetragenen Energie ist in
Schub umzuwandeln. Bei einem grofen Axialschub korrespondieren die Riihrerstufen
und das Kavernenvolumen wird maximiert.

Ein weiteres Problem stellt die Ausbildung von Sink- und Schwimmschichten dar.
Sinkschichten spielen insbesondere dann eine Rolle, wenn mit dem Substrat ein Eintrag
von Feststoffen, wie beispielsweise bei Hiithnertrockenkot mit viel Sand, vorliegt. Fiir

Substrate wie Ganzpflanzensilage oder Maissilage besitzen die Schwimmschichten eine
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groBBe Bedeutung. Die Bildung der Schwimmschicht wird durch verschiedene Effekte
bedingt. Einerseits durch die geringe Dichte der Partikel und andererseits durch Flotati-
on, da sich die aufsteigenden Gasblasen an Partikeln anlagern. Die Bildung von
Schwimmschichten kann auch die Folge einer auftretenden Kaverne sein, da das auf die
Oberflache gegebene Substrat nicht abgesaugt wird.
In den Versuchen mit gemahlener Silage (Modellstoffsystem c) wurde eine vollstindige
Bewegung der Oberfliche fiir ein Durchmesserverhiltnis von d/D =0,25 bei einer
Froude-Zahl von Fr = 0,29 erreicht. Ausgehend von einem Fermenter mit einem Volu-
men von 1.000 m?, bei dem ein Riihrer mit einem d/D = 0,25 eingebaut wird, ergibt sich
mit einer Drehzahl von N = 25 RPM eine Froude-Zahl von Fr = 0,049. Es ist mit keiner
vollstdndigen Bewegung der Oberfldche und keinem Abbau einer vorliegenden Schich-
tung zu rechnen. Bei einer weiteren Mallstabsvergroerung auf einen Behilterdurch-
messer mit D =20 m (V =6.000 m®) und einer damit einhergehenden Drehzahlreduzie-
rung auf N = 18 RPM, zur Beibehaltung des volumetrischen Leistungseintrages im Be-
reich P/V = 10 W/m?, ergibt sich eine Froude-Zahl von Fr = 0,046, sodass die Probleme
bestehen bleiben. Die im Labormalstab vorhandenen Froude-Zahlen zur Absaugung
wurden mit Modellstoffsystem c erzielt. Unter Verwendung von ungemahlener Silage
waren die Froude-Zahlen zu weit hoheren Werten verschoben. Da nicht genau bekannt
ist, welchen Einfluss der Partikeldurchmesser auf die Mafstabsiibertragung besitzt, ist
die Angabe eines quantitativen Wertes nicht gerechtfertigt. Jedoch verstérkt sich das
Problem der Schwimmschichtbildung und im groBtechnischen Maf3stab sind hohere
Froude-Zahlen erforderlich, um eine vorhandene Schichtung abzubauen.
Ansitze zur Vermeidung einer Schwimmschichtbildung sind:

- VergroBerung des Riihrerdurchmesserverhiltnisses

- Bau mehrerer kleiner Anlagen, anstatt eines grolen Fermenters

- Substratvorbehandlung durch Mahlen/Zerkleinern der Silagepartikel oder

durch eine enzymatische Vorbehandlung.

Eine Vergroferung des Durchmesserverhiltnisses auf d/D = 0,50 zeigte in den numeri-
schen Simulationen eine Vergro3erung des durchmischten Volumens.
Die erforderliche Froude-Zahl fiir eine vollstindige Oberflichenbewegung mit diesem
Durchmesserverhéltnis betrug bei den Experimenten im Labormalstab mit Modell-
stoffsystem ¢ Fr = 0,06. Fiir eine 1.000 m3-Anlage mit einem Durchmesserverhéltnis von

d/D=0,50 und eine Drehzahl von N =6 RPM ergibt sich eine Froude-Zahl von
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Fr=0,006. Beim Vergleich der Froude-Zahlen ergibt sich keine Reduktion des Risikos
einer Schwimmschichtbildung.
Der Vergroferung des Riithrerdurchmessers sind durch die mechanische Belastung
Grenzen gesetzt. Mit VergroBBerung des Durchmessers steigen die angreifenden Dreh-
momente. Der Anstieg der Investitionskosten fiir eine solche Ausfithrung ist negativ
anzumerken. Die massivere Konstruktion fiihrt zu héheren Gewichten, sodass Grenzen
beziiglich der Statik durch den Behilter vorliegen.
Der Bau mehrerer kleinerer Anlagen anstelle einer grofleren Anlage ist eine weitere
Option. Innerhalb dieser Anlagen ist es mdglich, das Durchmesserverhéltnis zu vergro-
Bern. Zusétzliche Vorteile sind die erhohte Flexibilitdt und Ausfallsicherheit. Die gefor-
derte Flexibilisierung ist durch ein Zu- oder Abschalten einzelner Fermenter ohne Prob-
leme gegeben. Durch Nutzung der Biomasse aus den noch laufenden Fermentern als
Startmasse ist ein Anfahren denkbar. Auch in diesem Falle ist vorab eine Abschitzung
der Kosten im Vergleich zu einer groen Anlage durchzufiihren.
Ein weiterer Punkt neben der Anlagentechnik betrifft die Viskositdt der Substrate. Diese
hat einen groBen Einfluss auf den Leistungseintrag und die Durchmischung. Es sind
geeignete Methoden anzuwenden, die die mittlere Substratviskositit senken. Dafiir bie-
ten sich enzymatische oder mechanische Vorbehandlungen an. Durch die Verkleinerung
der Fasern wird der Aufschluss durch eine Vergroferung der Oberflache erleichtert. An
dieser Stelle sind die erforderlichen Kosten mit dem erzielten Nutzen abzuwégen, da
mechanische Vorbehandlungen den Eigenstrombedarf der Anlage erhohen. Eine ebenso
denkbare Reduzierung des Trockensubstanzgehaltes minimiert jedoch den Gasertrag.
Die aufgenommenen Daten beziehen sich auf ein Substrat, jedoch gibt es eine Vielzahl
von Substraten, die sich auf unterschiedlichste Weise zusammensetzen. Diese Zusam-
mensetzung ist durch die Bedingungen vor Ort eingegrenzt:

- Woher bezieht die Anlage das Substrat, von einem Rinder-, Schweine- oder

Hiithnerzuchtbetrieb?

- Wird Silage als Co-Substrat zugefiihrt?

- In welchen Mengen wird Co-Substrat zugefiihrt?

- Werden biologische Abfille vergoren?

- In welcher Form fallen biologische Abfille an (Hausabfall, Griinschnitt aus

offentlichen Parkanlagen)?
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Die rheologischen Eigenschaften werden nicht nur durch den TS-Gehalt bestimmt, son-
dern auch durch die Partikelform und die Faserlinge. Die FlieBeigenschaften konnen
sehr stark saisonal abhédngig sein (Rostalski 2011). Diese Griinde erschweren eine all-
gemeingiiltige Auslegung einer Biogasanlage, da die Beschriankungen vor Ort in die
Betrachtung einflieBen miissen. Der in Abbildung 47 dargestellte Ablaufplan zur Ausle-
gung eines Biogasrithrwerkes stellt eine Empfehlung dar, die den jeweiligen Gegeben-
heiten angepasst werden muss.
Durch die schwankenden Substrateigenschaften ist die Riihrtechnik, in erster Linie der
Leistungseintrag, rund um die Uhr zu regeln und den sich dndernden Eigenschaften an-
zupassen. Dazu muss der Biogasertrag iiberwacht werden und bei einem sinkenden Er-
trag Substrat nachgefiittert werden. Durch das frische Substrat erhoht sich die mittlere
Viskositéit und die Drehzahl muss wihrend des Fiitterns erhoht werden. Viele der land-
wirtschaftlichen Biogasanlagen sind ein Nebengeschift, so dass oftmals die Zeit
und/oder das Wissen fehlen, um auf auftretende Anderungen im Prozess in ausreichen-
der Form zu reagieren.
Ein weiterer strittiger Punkt ist die Frage nach dem Kriterium fiir die MaBstabsiibertra-
gung:

- P/V =konstant?

- Re =konstant?

- Wrip = konstant?

- Fr=konstant?
Die Abschitzungen zeigen einen Betrieb der Anlagen im Ubergangsbereich zwischen
laminarer und turbulenter Stromung. In diesem Stromungsregime ist der Leistungsbei-
wert noch abhingig von der Reynolds-Zahl. Die Rheologie bedingt eine starke Abhéin-
gigkeit der Viskositdt von der Umfangsgeschwindigkeit. Demzufolge fiihrt eine MaB-
stabsiibertragung unter Beriicksichtigung von einem der vorgenannten Kriterien zur
Verdnderung der anderen Kennzahlen. Durch die Forderung nach dem Abbau von
Oberflichenschichtungen spielt auch die Froude-Zahl eine Rolle. All diese Randbedin-
gungen fithren dazu, dass allgemeine Festlegungen unter dem derzeitigen Kenntnisstand

schwierig sind.
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* Festlegen des Fermentervolumens und der Riihrergeometrie, des
Rithrerdurchmesserverhéltnisses und des/der verwendeten
Substrates/Substrate

~
* Ermittlung der Rheologie des Substrats durch
» Werte aus der Literatur (Tabellen 5 — 7)
» Besser Messung mit Rohrviskosimeter oder Riihrerviskosimeter
J
)
* Festlegen einer Umfangsgeschwindigkeit im Bereich 3 —4 m/s
 Berechnung der Drehzahl
J
 Abschitzen der Scherrate mit Hilfe des Ansatzes von (Metzner & E
Otto 1957) und des Ansatzes nach (Sanchez Pérez et al. 2006)
 Berechnung der nicht Newtonschen Reynolds-Zahlen mit
beiden Ansitzen
J
)
* Ermittlung des Leistungsbeiwertes und Axialkraftbeiwertes aus
den jeweiligen Kurven (Ne-Re-Kurve, bzw. ¢, ,-Re-Kurve)
J
\

* Ermittlung der Kavernengréfle nach Gleichung (2-47)
» Kavernengrof3e ausreichend weiter mit Schritt 7

» KavernengroBe nicht ausreichend
Drehzahl/Umfangsgeschwindigkeit anpassen (zuriick zu Schritt
3)

q<c\< ”

* Berechnung der Leistung fiir den Rithrwerksmotor
* Auslegung der Laterne/Welle

Abbildung 47: Moglicher Ablauf zum Auslegen eins Riihrwerks fiir Biogasanlagen
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8 Zusammenfassung

Schwerpunkt dieser Arbeit waren experimentelle und numerische Untersuchungen zur
Durchmischung in zentral geriihrten Biogasanlagen.

Ausgangspunkt war die Bestimmung von FlieBkurven mit Hilfe des Verfahrens von
(Metzner & Otto 1957) eines in einer Biogasanlage anzutreffenden Substrats. Dafiir
wurde zunichst ein Versuchsstand aufgebaut und die Anwendbarkeit des Ansatzes mit
nicht Newton’schen Fluiden wie CMC und Xanthan getestet. AnschlieBend erfolgten
die eigentlichen Messungen von Maissilage bei verschiedenen Trockensubstanz-
gehalten. Es konnte ein stark strukturviskoses Verhalten quantifiziert werden. Die Be-
schreibung des Verhaltens erfolgte mit dem zweiparametrigen Ansatz nach Ostwald und
de Waele.

In der leistungstechnischen Charakterisierung einer eingesetzten Riihrergeometrie wur-
de ein Einfluss der Trombe auf die Leistungskurve festgestellt. In der Folge sind ver-
schiedene Modelle zur Abschitzung der mittleren Scherrate betrachtet worden.

Auf der Grundlage der rheologischen Daten wurden drei Modellstoffsysteme erarbeitet,
um verschiedene Aspekte bei der Durchmischung zentral geriihrter Biogasanlagen zu
beleuchten.

Beim Modellstoffsystem a handelte es sich um ein transparentes Fluid auf der Basis von
Xanthan zur Untersuchung der Durchmischung. Die Homogenisierung ist relativ lang-
sam und bei kleinen Durchmesserverhéltnissen treten Totzonen im Behélter auf. Durch
die langen Verweilzeiten der Substrate besitzt diese Problematik in der Praxis eine un-
tergeordnete Rolle.

Um der partikuldren Phase in Biogassubstraten Rechnung zu tragen, erfolgte ber Mo-
dellstoffsystem b eine Erweiterung des Modellstoffsystems a um Silage-Partikel. Mit
diesem Fluid sind Kavernenbetrachtungen ausgefiihrt worden. Die vorliegenden Kaver-
nendrehzahlen dienten einem Vergleich mit Werten, die auf Literaturmodellen basier-
ten. Es ergeben sich aus diesen Versuchen zwei Thesen:

1. Es ist bei dem derzeitigen Stand der Technik (Axialriihrer, d/D = 0,25) und den
vorhandenen Leistungseintrdgen (P/V <5 -10 W/m?) mit der Ausbildung von
Kavernen zu rechen.

2. FEine Beschreibung der auftretenden Kavernen mit Hilfe von Modellen aus der

Literatur ist vorhanden.
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Bei der Verwendung von unbehandelter Silage und TS-Gehalten von TS = 8 % konnte
im LabormaBstab erst bei sehr hohen Drehzahlen und hohen volumenbezogenen Leis-
tungseintrdgen (P/V > 1.000 W/m?) eine Bewegung erreicht werden. Diese sind jedoch
nicht mit den technisch relevanten Energieeintrdgen (P/V =6 ... 10 W/m?) vergleichbar.
Eine Bewegung ist jedoch entscheidend fiir eine Absaugung von Oberfldchenschichtun-
gen. Aus diesen Ergebnissen resultiert ein Modellsystem, dass bei vergleichbaren TS-
Gehalten Versuche bei dhnlichen Leistungseintragen und Umfangsgeschwindigkeiten
erlaubt. Fiir dieses Modellstoffsystem ¢ kam getrocknete und gemahlene Silage fiir die
Versuche zur Oberflichenbewegung zum Einsatz. Dieses System kann auch als ein
Substrat mit einem hohen Grad an Vorbehandlung (Vorzerkleinerung) betrachtet wer-
den. Durch die Behandlung wurde die mittlere PartikelgroBe um den Faktor 6 reduziert.
Dennoch ergaben sich fiir eine vollstindige Bewegung der Oberfliche bei einem
d/D = 0,20 — 0,25 hohere erforderliche Leistungseintrage als die angestrebten 10 W/m?.
Das Ergebnis ist ein Hinweis auf eine Schwimmschichtbildung.

An dieser Stelle muss angebracht werden, dass die Modellstoffsysteme auch Grenzen
besitzen, da jedes System nur einen spezifischen Punkt betrachten kann. Dies ist der
Grund dafiir, dass drei verschiedene Systeme verwendet worden sind. Insbesondere weil
die Interaktionen zwischen den einzelnen Phasen nicht beriicksichtigt werden konnten,
ist es auch nicht moglich gewesen, alle Vorgénge genauer zu beleuchten.

Neben den experimentellen Betrachtungen sind numerische Untersuchungen fiir den
50 L-Labormafstab und einer 1.000 m*-Anlage durchgefiihrt worden. Das SST-Modell
erwies sich als das fiir diese Betrachtungen geeignetste Modell fiir die Turbulenzmodel-
lierung. Die Abweichungen zwischen experimentellen und den numerischen Daten be-
trugen bis zu 30 % fiir den Leistungsbeiwert und die Kavernendrehzahl. Der Vergleich
zwischen zwei verschiedenen Durchmesserverhéltnissen bei gleichem volumenspezifi-
schem Leistungseintrag und einem Fermentervolumen von V = 1.000 m? ergab im Falle
eines kleinen Durchmesserverhiltnisses (d/D =0,21) eine deutliche Kavernenbildung.
Diese trat bei einem d/D = 0,50 nicht auf.

AbschlieBend wurden auf der Grundlage der experimentellen und numerischen Ergeb-
nisse Ansdtze zur Umsetzung der Ergebnisse filir zentral geriihrte Anlagen vorgestellt.
Diese beinhalten unter anderem den Einsatz von Rithrern mit groBerem Durchmesser-
verhéltnissen als die bisher angewendeten. Ein weiterer Ansatzpunkt ist die Reduzie-
rung des Volumens eines Einzelfermenters und den Volumenverlust durch das Aufstel-

len mehrerer kleiner Behilter zu kompensieren.
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Die in der Einleitung gestellten Fragen kdnnen wie folgt kurz beantwortet werden:
e Welche FlieBeigenschaften weist ein klassisches Substrat auf?

o Maissilage als ein klassisches Substrat weist ein stark strukturviskoses
Verhalten auf.

e Wie gut oder wie schlecht ist die Durchmischung in einer solchen Anlage?

o Solange die Stromung den gesamten Behélter erfasst ist mit keinen Prob-
lemen durch eine schlechte Durchmischung zu rechnen.

e Gibt es Methoden Schwimm- und/oder Sinkschichten zu erfassen?

o Ein partikuldres System mit gemahlener Silage kann helfen verschiedene
Riihrergeometrien/-anordnungen hinsichtlich der Schwimmschichtbil-
dung quantitativ im Labormaf3stab zu vergleichen

e Wenn es Probleme bei der Durchmischung gibt, ist die Homogenisierung zu
verbessern?

o Die Gefahr einer schlechten Durchmischung besteht, wenn in dem Be-
hélter grofle Stagnationszonen vorliegen. Eine Reduzierung ist durch ei-
ne Riihrergeometrie/-anordnung mit einem mdglichst hohen Axialschub

moglich. (Maximierung der Kavernengrof3e)
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9 Ausblick

Diese Arbeit stellt einen Ansatzpunkt zur hydrodynamischen Beschreibung zentral ge-
rihrter Biogasanlagen mit Hilfe von Modellstoffsystemen dar. Mit den beschriebenen
Systemen wurden ausgewéhlte Problemstellungen betrachtet. Es gibt jedoch noch eine
Reihe offener Punkte:

Die vorgestellten Werte fiir ein Substrat werfen die Frage nach den rheologischen Daten
anderer Substrate auf. Eine detaillierte Untersuchung von biogenen Reststoffsystemen
ist im Rahmen der ErschlieBung neuer Substratquellen interessant.

AuBer Acht gelassen wurden die elastischen Eigenschaften des Substrats und der Ein-
fluss auf die Hydrodynamik.

Es stellt sich die Problematik nach einer Optimierung der genutzten Modelle zur Be-
rechnung der reprisentativen Scherrate.

Der Einfluss der Gasphase wurde bisher vollig auBer Acht gelassen, aber hat das frei-
werdende Gas einen groBleren Einfluss auf die Bildung von Schwimmschichten, als bis-
her angenommen? Daher die Frage, ist es moglich, die Gasbildung durch ein Modell-
stoffsystem zu erfassen. Ein solches Modellstoffsystem konnte durch einen einfachen
Organismus (z. B. Hefen) dargestellt werden. Ein weiterer Punkt betrifft die Validie-
rung der numerischen Simulationen. So sind detaillierte experimentelle Untersuchungen
erforderlich, wie zum Beispiel Geschwindigkeitsmessungen im Labormallstab und in
einer groftechnischen Anlage.

Auch die Berechnung der Reynolds-Zahl fiir nicht Newton’sche Fluide stellt noch keine
befriedigende Losung dar. Bei der Betrachtung der Leistungsbeiwerte zeigten sich gute
Ubereinstimmungen mit den Messungen in Newton’schen Fluiden, sodass der Ingeni-
eur/die Ingenieurin mit der vorliegenden Arbeit eine Gleichung erhélt, mit der die Rey-
nolds-Zahl im Ubergangsbereich besser abzuschitzen ist als unter Verwendung des An-
satzes von (Metzner & Otto 1957). Aber der gewihlte Ansatz nach (Sanchez Pérez et al.
2006) enthélt empirische Elemente und ist nicht dimensionshomogen, es existieren Ab-
hingigkeiten, die bisher noch nicht erfasst wurden. Diese Abhédngigkeiten sind unter
anderem in der Elastizitit der Fluide zu finden. Ebenso gibt es Unterschiede bei den
Mischkennzahlen in Newton’schen und nicht Newton’schen Fluiden. An dieser Stelle
ist die Frage aufzuwerfen, ob die Reynolds-Zahl fiir nicht Newton’sche Fluide geeignet
ist. Zukiinftig muss auch die Anwendung der Ergebnisse auf das biologische System
»Blogasanlage® im Fokus stehen. An dieser Stelle sind Versuche anzustreben den Ein-

fluss des Riihrens auf den Biogasprozess unter technisch relevanten Bedingungen zu
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untersuchen. Erste Untersuchungen wurden begonnen, sie sind jedoch noch nicht aussa-
gekriftig.

Auch zu kldren bleibt, inwieweit sich die Beschreibung des Leistungsbeiwertes fiir ein
unbewehrtes System mit dem RUAX-Riihrer® auch auf andere unbewehrte Rithrorgane
iibertragen lasst.

Ein weiterer zentraler Punkt ist die Frage nach der Malstabsiibertragung. Welches Kri-
terium ist das Beste um eine Ubertragung der Ergebnisse vom LabormaBstab in den
GrofmafBstab zu erzielen?

Wichtig fiir eine tragende Rolle der Biogasanlagen in der Zukunft ist die Entwicklung
eines Verstindnisses dafiir, dass die Biogasanlage ein komplexer biochemischer Appa-
rat ist, der genau wie eine klassische chemische Anlage oder Kraftwerk nicht nebenbei
zu betreiben ist, sondern geschultes Personal erfordert, welches jederzeit auf gednderte

Parameter in der Anlage reagieren kann.
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Anhang

11 Anhang

11.1 Herleitung von Gleichung (2-27)

Abhingigkeit des Leistungsbeiwertes von der Reynolds-Zahl im laminaren Bereich:

— CLAM
Re*
Nicht Newton’sche Reynolds-Zahl:

Ne

N-d*-p
n*

Leistungsbeiwert:

Re* =

2 M

Ne:NZ.dS.p

Gleichsetzen von Gleichung (11-2) und Gleichung (11-3):

27TM _CLAM.U*
Nz.ds.p_N.dz.p

Umstellen nach n:

*

2m-M _
N'd3'CLAM_n

(11-1)

(11-2)

(11-3)

(11-4)

(11-5)
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11.2 Herleitung der Gleichung (2-42)

Die spezifische Energiedissipation ist abhdngig von der Scherrate und der Schubspan-

nung:

p .

vooy (11-6)
Weiterhin gilt fiir die Viskositit:

T

n= )—/ (11-7)
Daraus ergibt sich mit Gleichung (11-6):

P -

y-ny (11-8)

Fir nicht Newton’sche Medien kann die Viskositidt durch den Ansatz von Ostwald und

de Waele nach Gleichung (2-17) ersetzt werden:

P

—=—K.-pn1l.y2 i
7 Yy (11-9)

Gleichung (11-9) nach der Scherrate umgestellt, ergibt:
1
1 P\(m+1)

y=(—-— 11-10
4 (1( V) (1H-10)

Die Spezifische Riihrerleistung ergibt sich durch:
P 2-m-N-M 8-M N
vV %Ds ~ D3 (11-11)

Ausgangspunkt ist ein zylindrischer Behilter mit H = D.
Zwischen der Newton-Zahl und der Reynolds-Zahl besteht allgemein der in der Glei-
chung (2-4) dargestellte Zusammenhang:

CL
Ne = R‘Z" + Crurp (2-4)

Einsetzen der Definitionsgleichungen fiir die Reynolds-Zahl nach Gleichung (2-1) und

Newton-Zahl nach Gleichung (2-3) in diese Gleichung, ergibt:
P U
b N5 Cram (m) + Crurp (11-12)
Ersetzen der Riihrwerksleistung durch die Gleichung (2-2):
2mr-M N n
p-N3-d5 = Lam'(m)-l'CTurb (11-13)

Somit ergibt sich fiir das Drehmoment:

e d3 v n.Ad5
Cram n-d* - Crurp p-d” o, (11-14)
21 21

Wird nun Gleichung (11-14) in Gleichung (11-11) eingesetzt, ergibt sich:

M =
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P Cramn (d ° d\’ CTurb'p'd2
—=4- = .N2 4(_) .—_N3 _
|4 14 (D) * D 1 (11-15)
Gleichung (11-15) in Gleichung (11-8) eingesetzt, ergibt:
Cram "1 (d)3 d\® Crymp - p - d? (11-16)
4- ‘=] -N? 4-(—) +————— N3 =p9-y?
s D * D s Y
Dividiert durch n und Einsetzen des FlieBgesetzes nach Ostwald und de Waele:

3 3 . L g2 _
4. Cram ) (i) ‘NZ44- (i) . Crurp ,0 _d N3 = ),/2 (11-17)
Vs D D n-Kyn 1

Fiir eine laminare Stromung folgt:

3
CLam.(g) N2 = 2 (11-18)
s D
Daraus ldsst sich der Ansatz von (Metzner & Otto 1957) ableiten:
y=Cyo N (11-19)

Fiir die rein turbulente Stromung kann unter der Annahme n =1 und K = n folgender

Zusammenhang zwischen der Scherrate und der Drehzahl hergeleitet werden:

. (2)3 . Crurp " P * d? N =y (11-20)
D TN
3 -
y=C,- N2 (11-21)

Beziehungsweise allgemein fiir ein nicht Newton’sches Fluid ergibt sich:

3 -
= € KN (11-22)

1 1

. 1\n+1 Cram'n (d s 2 dy? CTu.rb'p'd2 3 (n+1)
=) (4 w2 (p) v (p) (11-23)
1
1 ﬁ Cram (4 3 d\* CTurb'p'd2 @D 11-24
y-=(_) .<4._.(_) .K.yn_l_NZH.(_) _N> (11-24)
K T D D b4
1
4 Cram (dy? GO 4\’ ¢ "7 (11-25)
;= |2 team (Q) a1 2 e PO e 40 T B
y‘[ T <D) 4 N] +(K) [4 (D) T N]
1
4-C, d\3 (n}rl) (n-1) 2 1 n_il d\® Cryrp - p - d? (4 (11_26)
, — |2 Cram (@ D NerD 4 () g (B) S oruwn AT s
4 [ T (D)] yom N +(K) [4 (D) T N]
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11.3 Darstellungen zum Modellstoffsystem a

10

=

=)

(5

o0 [ _d

= £ 5 } %ﬁ -

E 1 o1 Ik

=

«

=

2

=

=

9

197}
& Messwerte
—Ansatz nach Ostwald und de Waele
—Ansatz nach Herschel-Bulkley

0,1

Scherrz%toe v [1/s] 100

Anhang 11.3: Vergleich der FlieBkurven auf Grundlage des Herschel-Bulkley-Ansatzes
- Gleichung (5-8) und nach Ostwald und de Waele - Gleichung (5-7) mit den Messwer-
ten fiir Xanthan ¢ =2 g/kg
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11.4 Abbildungen zum Modellstoffsystem c

1,0
3 n ’
0.9 g *
' (] .
0,8 * "
’ o
¢
0,7 *
0,6
= . 8
g 0,5
Q
8
Lo/
0.3 B & trocken + gemahlen 1
® < M trocken + gemahlen 2
02 + M 0 @ trocken + gemahlen 3
O o <Otrocken 1
0.1 Q Otrocken 2
Otrocken 3
oo @Y | |
0 1 2 3 4 5 6 7
X [mm]

Anhang 11.4a: Vergleich der Durchgangssummenkurven fiir gemahlene und ungemahlene Sila-

ge

Anhang 11.4b: Darstellung der Median-, Modal- und Mittelwerte fiir die in Anhang 11.3a dar-
gestellten Durchgangssummenkurven

X50,3 [mm] Xp, 3[mm] X3[mm]
Getrocknet 5,00 6,30 6,30

4,40 5,65 5,50

4,50 5,65 5,80
Mittelwerte 4,63 £0,32 5,86 £ 0,38 5,87 £0,40
Getrocknet & 1,50 0,96 2,00
Gemabhlen 1,00 0,96 1,30

1,00 0,96 1,30
Mittelwerte 1,16 £ 0,29 0,96 + 0,00 1,53 £ 0,40
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11.5 Newton-Reynolds-Kurve fiir einen INTERMIG d/D = 0,90

100,00

10,00 I"i\‘
%(& INTERMIG

unbewehrt
einstufig
d/D =0,90
t 1,00 : h/D = 0,15 ]
z o 23
0,10 — R
0,01
1 10 100 1.000 10.000 100.000 1.000.000
Re [-]

Anhang 11.5: Leistungsbeiwerte fiir einen einstufigen INTERMIG d/D =0,90; h/D =0,15;
unbewehrt

11.6 Gleichung fir die bewehrte Newton-Reynolds-Kurve

Ausgangspunkt fiir die bewehrte Newton-Reynolds-Kurve ist die unbewehrte Kurve,
wobei im Ubergangsbereich und im turbulenten Bereich die Sigmuidalfunktion addiert
wird. Die Gleichung wurde fiir einen einstufigen RUAX-Riihrer” mit einen d/D = 0,50

entwickelt.
N 29 4014 + 0,42 - 0,14
€= ’ ~ Re -
Re 1+ e‘1o.(;300 (11-27)
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11.7 Leistungsbeiwertkurve eines dreistufigen RUAX-Riihrer®
(d/D = 0,50)

1.000,0 \
RUAX-Riihrer®
. dD =0,50
100,0 unbewehrt =
dreistufig
h,/D =0,15
zid =075
Newton sche Fluide
p— |
2 10,0 Gleichung 5-17 |-
z (m] Messwerte
1,0
0,1
1 10 100 1.000 10.000

Re [-]

Anhang 11.7: Leistungsbeiwertkurve eines dreistufigen RUAX-Riihrer® mit einem d/D = 0,50,
h,/D = 0,15; dreistufig; z/d = 0,75; unbewehrt

Seite 138



Anhang

11.8 Vergleich verschiedener Ansatze zur Berechnung der

nicht Newton’schen Reynolds-Zahl

1,0

RUAX-Riihrer®
unbewehrt
einstufig

d/D =0,50
h/D=0,15
Fluid: Xanthan

B Leistungskonzept 4 g/kg
& MO-Ansatz 4 g/kg
A SP-Ansatz 4 g/kg

Ne [-]

|—— Gleichung (5-14)
0,1 l
10 100 1.000 10.000 100.000
Re* [-]

Anhang 11.8a: Vergleich des Leistungskonzepts nach (Henzler 2007), des Ansatzes von (Metz-
ner & Otto 1957) (MO) und des Ansatzes nach (Sanchez Pérez et al. 2006) (SP) zur Berechnung
der représentativen Reynolds-Zahl fiir verschiedene Xanthan-Konzentrationen fiir einen einstu-
figen RUAX-Riihrer®; d/D = 0,50; h/D = 0,15; unbewehrt, Modellgleichung (5-14) zur Be-
rechnung des Leistungsbeiwertes fiir den Newton’schen Fall (Xanthan Konzentration
c=4g/kg)
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1,0

RUAX-Riihrer®
unbewehrt
einstufig

d/D =0,50
h/D = 0,15
Fluid: Xanthan

W Leistungskonzept 6 g/kg
& MO-Ansatz 6 g/kg
A SP-Ansatz 6 g/kg

N

— Gleichung (5-14)

0,1 !

10 100 1.000 10.000 100.000
Re* [-]

Ne [-]

Anhang 11.8b: Vergleich des Leistungskonzepts nach (Henzler 2007), des Ansatzes von (Metz-
ner & Otto 1957) (MO) und des Ansatzes nach (Sanchez Pérez et al. 2006) (SP) zur Berechnung
der représentativen Reynolds-Zahl fiir verschiedene Xanthan-Konzentrationen fiir einen einstu-
figen RUAX-Riihrer®; d/D = 0,50; h/D = 0,15; unbewehrt, Modellgleichung (5-14) zur Berech-
nung des Leistungsbeiwertes fiir den Newton’schen Fall (Xanthan Konzentration ¢ = 6 g/kg)
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11.9 Vergleich der nicht Newton’schen mit den Newton’schen

Leistungsbeiwerten nach Gleichung (11-27)

1,0

11

RUAX-Riihrer®
bewehrt
einstufig

d/D =0,50
h/D=0,15

Ne [-]

O Messwerte Xanthan 2 g/kg

— Gleichung (11-27)

0,1 T
100 1.000 10.000 100.000
Re* [-]

Anhang 11.9: Vergleich der nicht Newton’schen mit den Newton’schen Leistungsbeiwerten
nach Gleichung (11-27) fiir ein bewehrtes System; RUAX-Riihrer”; d/D = 0,50; h/D = 0,15;
bewehrt; Berechnung der Reynolds-Zahl unter Verwendung von Gleichung (5-18)
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11.10 Ringwirbelbildung beim VHFI

10 min

Anhang 11.10a: Ausbildung des Vortex beim VHFI (Visco-High-Flow-Impeller)*’; d/D = 0,50;
N =120 RPM

Anhang 11.10b: Ringwirbel beim VHFI; d/D = 0,50; N = 120 RPM; Re’ = 1.500

20 VHFI ist ein dem RUAX-Riihrer®-dhnlicher Riihrer
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11.11 Kavernenmodell nach (Elson et al. 1986) fiir verschiede-

ne Konfigurationen und Annahmen

Anhang 11.11: In dieser Tabelle wurden noch weitere Konfigurationen betrachtet. Abweichun-
gen sind bei einem d/D = 0,60 vorhanden. Das Modell ist fiir einen Riihrer mit einen Durchmes-
serverhdltnis d/D > 0,50 scheinbar nicht geeignet, da die vorgenommen Anpassungen immer
noch zu Abweichungen fiihren.

d/D Ns Ne, Experiment— Ne, Modell Ne, Modelt Ne, Moder
[-] [-] [RPM] [RPM] [RPM] [RPM]
To=Tw, To=2 Pa To=Tw,
dc/hc = 0,40 dc/hc = 0,40 dc/hc = 0,70
0,25 3 186 157,05 312,92 186,42
0,35 3 70 59,52 130,61 70,66
0,50 3 57 47,77 102,66 56,71
0,50 2 55 46,84 92,51 55,60
0,60 2 48 25,81 41,87 30,64
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11.12 ca-Werte in Abhangigkeit der nicht Newton’schen Rey-
nolds-Zahl

10,0

RUAX-Riihrer®
unbewehrt
zweistufig
d/D =0,50
h/D=0,15

Oz/d=0,75
Az/d=1,00

Cax [_]
=
0o
>

< ozd=125

¢ o

Oz/d=1,50

A
8 3DA<>D .

O

0,1 !
100 1.000

Re" [-]
Anhang 11.12: Axialkraftbeiwerte in Abhéngigkeit der nicht Newton’schen Reynolds-Zahl un-

ter Variation des Stufenabstandes fiir Modellstoffsystem a; RUAX-Riihrer™; d/D = 0,50;
h/D = 0,15; unbewehrt
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11.13 Ne-Werte in Abhangigkeit der nicht Newton’schen Rey-
nolds-Zahl

RUAX-Riihrer®
unbewehrt
zweistufig
d/D =0,50
h/D=0,15

02 Stufen z/d = 0,75
A2 Stufen z/d = 1,00
©2 Stufen z/d = 1,25
02 Stufen z/d = 1,50

Ne [-]

1
100 1.000
Re* []
Anhang 11.13: Leistungsbeiwerte in Abhingigkeit der nicht Newton’schen Reynolds-Zahl unter
Variation des Stufenabstandes fiir Modellstoffsystem b; RUAX-Rihrer®; d/D =0,50;
h,/D = 0,15; unbewehrt
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