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Zusammenfassung

Das Verfahren der Deammonifikation kombiniert aerobe und anaerobe biologische
Ammoniumoxidation in einem Reaktor (,Nitritation® und ,Anammox®). Die
verfahrenstechnische Nutzung der beiden verantwortlichen autotrophen
Organismengruppen ist besonders attraktiv fir die separate Stickstoffelimination aus hoch
mit NH;-N belasteten Abwassern aus der anaeroben Klarschlammstabilisierung, da es
einen niedrigen Bedarf an Belluftungsenergie hat und ohne externe C-Quelle auskommt.
In labor- und halbtechnischen Untersuchungen sollten praxisrelevante Daten,
insbesondere zur gezielten Inbetriebnahme solcher Reaktoren und zur Betriebsstrategie,
ermittelt werden. Bei positivem Ergebnis war eine grof3technische Umsetzung auf der
Klaranlage Osnabrick- Eversburg geplant.

Die im Rahmen vorangegangener, grundlagenorientierter Forschungsvorhaben zur
Deammonifikation  erarbeiteten ~ Annahmen  Uber  Anreicherungsstrategien  fur
deammonifizierende Biofilme (Temperatur um 30 °C, pH-Werte von ca. 8, hohe
Konzentrationen freien Ammoniaks und niedrige O,-Konzentrationen < 1 mg/l) erwiesen
sich jedoch als nicht hinreichend. Eine grundlegende Revision der Anreicherungsstrategie
war erforderlich.

Parallel zum halbtechnischen Versuchsanlagenbetrieb auf der KA Osnabriick wurden
daher weitergehende Untersuchungen zu den wichtigsten Mechanismen der
Deammonifikation durchgefuhrt:

e Einflussparameter auf die Nitritation,
e Anreicherung von Anammox-Organismen,

e technische Voraussetzungen zur Inbetriebnahme von moving-bed-Biofilmreaktoren,
und

e Steuerung der Nitritbildung in Biofilmreaktoren.

Dabei konnte erstmals unter praxisorientierten Bedingungen nachgewiesen werden, dass
sich Anammox-Reaktoren ohne vorherige Animpfung mit Anammox-Biomasse innerhalb
weniger Monate in Betrieb nehmen lassen. Die daraus abzuleitenden Empfehlungen
ermdglichen eine technische Umsetzung dieser Reaktion in zweistufigen Verfahren. Die
dafur notwendige Teilnitritation in einer vorgeschalteten Stufe konnte ebenfalls in
verschiedenen Varianten demonstriert werden.

Fir einstufige moving-bed-Verfahren, die Nitritation und Anammox in einem Schritt
kombinieren, konnten die mal3geblichen Betriebsbedingungen definiert werden, die die
Erzeugung eines sehr aktiven, Nitrit bildenden Biofilms erlauben, der eine O,-Limitierung
aufweist und damit Habitate fur Anammox-Organismen bereitstellt.

Im Ergebnis konnte schlieRlich eine zielgerichtete Anreicherung deammonifizierender
Biofilme unter Beschreibung der relevanten Mechanismen erreicht werden.
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Entgegen friheren Annahmen ist fur das Funktionieren der Deammonifikation weder eine
niedrige O,-Konzentration noch eine Hemmung der Nitratbildung Uber freies NH;
erforderlich. Entscheidend ist vielmehr das Verhdltnis des Massenfluxes von
limitierendem Substrat flr die aerobe Ammoniumoxidation zu O,. Limitierendes und
prozessentscheidendes Substrat ist dabei stets die Saurekapazitat. Sofern ein niedriges
C/N-Verhaltnis vorliegt, das eine konventionelle Behandlung uber Nitrifikation und
Denitrifikation nicht mehr zulasst, ist Deammonifikation mdglich. Es konnte gezeigt
werden, dass der Prozess nicht auf hoch konzentrierte Abwasser beschrankt ist, sondern
auch bei niedrigen NH4-N-Konzentrationen im Bereich von 50 mg/l funktioniert, was der
Grolenordnung kommunalen Abwassers entspricht.

Fur die betriebliche Umsetzung bedeutet dies:

e Grundsatzlich kdnnen alle Abwasser mit niedrigem C/N-Verhaltnis, deren N-Belastung
aus dem Abbau organischer Substanz resultiert, Uber Deammonifikation behandelt
werden.

e Fir jede N-Flachenbelastung gibt es ein spezifisches Optimum der O,-Zufuhr. Eine
konzentrationsabhangige O,-Steuerung ist dafiir nicht sinnvoll. Sofern der O,-Flux in
den Biofilm den Flux von NH4-N und HCOgj (d.h. Saurekapazitat) stéchiometrisch in
Bezug auf eine vollstandige Nitrifikation zu Nitrat nicht Uberschreitet, sind geeignete
Bedingungen fur Deammonifikation gegeben.

e Eine Steuerung des pH-Wertes ist nicht notwendig, da eine NH;-Hemmung der
Nitratbildung keine Rolle spielt. Sie ware sogar kontraproduktiv, da sich der Prozess
auf Grund der Abwasserqualitat (Verhaltnis von N und Saurekapazitat) selbst
regulieren kann.

Die halbtechnischen Versuche auf der KA Osnabriick zeigten allerdings, dass die dort
vorliegende Abwasserqualitat auf Grund des angewendeten Entwasserungsverfahrens flr
Deammonifikation im moving-bed-Verfahren nicht geeignet ist: Die Faulschlamm-
konditionierung vor der Entwasserung erfolgt noch mit Kalkhydrat, was im langfristigen
Betrieb zu nicht behebbaren Problemen mit Ausfallungen von CaCOj; auf den
suspendierten Aufwuchstragern fuhrte. Die damit verbundene Féllung von HCOj3 und
PO,-P aus dem Abwasser macht jedoch auch eine Teilstrombehandlung mit
konventionellen Verfahren schwierig. Langfristig ist zwar eine Umstellung auf modernere
Verfahren sinnvoll, derzeit ist die Kalkkonditionierung auf Grund der geringen
Schlammentsorgungskosten fir die KA Osnabriick aber noch wirtschaftlich.

Sehr gute Erfolge konnten hingegen mit Abwasser einer anderen Klaranlage erzielt
werden, auf der der Faulschlam bereits mit Hilfe polymerer Flockungsmittel entwassert
wird: In einem mit diesem Abwasser betriebener Reaktor lieRen sich deammonifizierende
Biofilme gezielt und kontrolliert anreichern.

Die Anreicherungszeit konnte im Vergleich zu bisher beschriebenen Erfahrungen sehr
kurz gehalten werden. Es ist davon auszugehen, dass die grofdtechnische Inbetriebnahme
eines Deammonifikationsreaktors in einem einstufigen moving-bed-Verfahrensschritt
innerhalb von 4 — 5 Monaten realisierbar ist. Kiirzere Anreicherungszeiten sind auf Grund
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der ungewodhnlich niedrigen Wachstumsrate anaerober Ammoniumoxidierer kaum
erreichbar.

Im hier betriebenen Versuchsreaktor wurden > 60 % der zugeflhrten N-Fracht direkt Gber
Deammonifikation zu N, umgesetzt. Die erzielte Flachenabbauleistung von > 5 g N/m? d
lag um mehr als das Doppelte uber dem Wert, der bisher in vergleichbaren Anlagen
gemessen wurde (2,2 g N/m? d).

Die Deammonifikation ist daher ein gut geeignetes biologisches Verfahren, um mit
geringem Energieeinsatz reduzierte Stickstoffverbindungen aus Abwassern mit niedrigem
C/N-Verhéltnis zu entfernen. Deammonifizierende Biofilme lassen sich unter Einhaltung
der ermittelten Betriebsbedingungen leicht erzeugen.

Eine technische Umsetzung ist fur die Behandlung hoch N-belasteter Teilstrome aus der
Faulschlammentwasserung auf Klaranlagen mdoglich, es konnten im Vergleich zu
bisherigen Ergebnissen hervorragende Abbauleistungen erreicht werden.

Die zur Zeit eingesetzte Technologie (suspendierte Tragermaterialien aus Kunststoff im
moving-bed-Verfahren) zeigt jedoch noch Schwachen. Die Tragermaterialien sind anfallig
fur mineralische Ausfallungen, und unterschiedliche Materialien weisen unterschiedliche
effektive Oberflachen auf.

Fir das moving-bed-Verfahren existieren derzeit noch keine praktisch anwendbaren scale
up-Strategien. Eine optimale Verfahrensauslegung muss daher fir jeden Einzelfall
erfolgen. Die Ermittlung der relevanten maf3stabsunabhangigen GréRen fur moving-bed-
Systeme ist jedoch aufwendig.

Obwohl moving-bed-Verfahren sich hier als geeignet und leistungsfahig erwiesen haben,
ist eine Weiterentwicklung in Richtung anderer Reaktorsysteme, die ohne
Tragermaterialien auskommen, wiinschenswert.
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1 Anlass, Grundlagen und Zielsetzung

1.1  N-Rickbelastung aus der anaeroben Schlammbehandlung

An die Reinigungsleistung von Klaranlagen werden in der Bundesrepublik sehr hohe
Malstdbe angelegt. Seit Inkrafttreten des Anhangs 1 (Gemeinden) der Rahmen-
AbwasserVwV im Jahre 1992 werden niedrige Ablaufwerte nicht nur flr die organischen
Abwasserinhaltsstoffe, sondern auch fir die mineralischen Pflanzennahrstoffe Stickstoff
und Phosphor gefordert. Die Folge war ein Ausbau bestehender und der Neubau von
biologischen Klaranlagen mit weitergehender Nahrstoffelimination, die
verfahrenstechnisch in der Lage sind, diese Anforderungen zu erfillen.

In den letzten Jahrzehnten hat sich das biologische Belebungsverfahren in zahlreichen
Varianten mit der Kombination von Kohlenstoffelimination, Nitrifikation und Denitrifikation
durchgesetzt. Bezogen auf die N-Elimination ist das Zusammenwirken zweier
Organismengruppen erforderlich:

1. Die flUr die Nitrifikation verantwortlichen, lithoautotrophen Organismen oxidieren
reduzierte N-Verbindungen bis zum Nitrat. Im Vergleich zu den Kohlenstoff
oxidierenden Organismen verfiigen sie Uber sehr niedrige Wachstumsraten. Um
eine ausreichende Menge von Nitrifizierern anreichern zu kénnen, muf} das
Wachstum der C-Oxidierer durch eine Verknappung des Substratangebotes
verlangsamt werden. Dies erfordert ein hohes Schlammalter und damit eine sehr
niedrige Belastung des belebten Schlammes mit organischen
Abwasserinhaltsstoffen. Erreicht wird dies durch ein groRes Volumen der
Belebungsanlagen im Vergleich zu den zugeflihrten Schmutzstofffrachten.

2. Heterotrophe, denitrifizierende Organismen reduzieren das Nitrat mit Hilfe
organischer Verbindungen zu N,. Sie sind auf ausreichende Mengen organischer
Elektronendonatoren angewiesen, da ihre Umsatzrate direkt von der Verfligbarkeit
dieser Substanzen abhangt. Sie stehen aber nur limitiert zur Verfigung, da eine
niedrige Belastung wiederum Bedingung flr die Etablierung von Nitrifizierern ist.
Um den gewtinschten Nitrat-Abbau auch bei geringen Umsatzraten erreichen zu
kénnen, muld die Aufenthaltszeit in der Denitrifikationszone entsprechend lang
sein und erfordert daher ein grol3es Volumen dieser Zone.

Fur die Reduktion von Nitrat ist eine bestimmte Menge organischer Elektronendonatoren
im Abwasser notwendig. Sie kommt dann praktisch zum Erliegen, wenn nicht gentigend
C-Verbindungen im Verhaltnis zu den oxidierten N-Verbindungen zur Verfligung stehen.
Letztlich ist damit das C/N-Verhaltnis des Abwassers limitierend flir die maximal mogliche
N-Elimination.

Unter dem Aspekt der Ressourcenschonung und Nachhaltigkeit weist diese
konventionelle Verfahrensweise eine Reihe von Nachteilen auf:

o Der Energieverbrauch ist hoch, da wegen der erforderlichen, groien Beckenvolumina
ein hoher Aufwand fir Bellftung und Umwalzung erforderlich ist;
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o die reduzierten C-Verbindungen im Abwasser werden zu CO, oxidiert, die in ihnen
enthaltene Energie geht bei niedrigen Schlammbelastungen mehr in den Erhaltungs-
als in den Baustoffwechsel der Organismen und geht damit als Stoffwechselwarme
ungenutzt verloren;

o durch das limitierende C/N-Verhaltnis des Abwassers ist der maximale Wirkungsgrad
der N-Elimination begrenzt. Das kommunalen Klaranlagen zuflieliende Abwasser ist
aber in seiner Zusammensetzung kaum beeinflu3bar.

Will man die biologische Abwasserreinigung im Sinne eines nachhaltigen
Ressourcenmanagements biotechnologisch neu konzipieren, waren an eine ,Klaranlage
der Zukunft” folgende Anforderungen zu stellen:

e Minimierter Energieeinsatz;
« weitgehender Ruckgewinn der im Abwasser enthaltenen Energie;
» Verbesserung der N-Eliminationsleistung.

Die  konventionelle  Technologie befindet sich an den Grenzen ihrer
Entwicklungsmdglichkeiten und bietet nur noch begrenztes Optimierungspotential. Durch
die Entwicklung neuer biotechnologische Ansatze konnten die bisher bestehenden
Einschrankungen, die durch die Festlegung der Technik auf die Nutzung altb ekannter
Organismengruppen beruhen, tberwunden werden.

Neu entdeckte autotrophe Organismen aus der Gruppe der Planctomycetales, die
Ammonium und Nitrit anaerob zu N, umsetzen (sog. Anaerobe Ammonium-Oxidation,
LANAMMOX®), kdnnten zuklnftig die N-Elimination von ihrer bisherigen Limitierung durch
das C/N-Verhaltnis befreien.

Durch diese Entkoppelung ware es maglich,
« die emittierten N-Frachten zu verringern,
« Energie und Bauvolumen einzusparen und

« die im Abwasser enthaltene Energie Uber den anaeroben Abbau in der
Schlammbehandlung als CH,4 nutzbar zu machen.

Grundlegende Uberlegungen dazu wurden vor wenigen Jahren veréffentlicht (Jetten et al.,
1997).

Fir eine Umsetzung innovativer und nachhaltiger Verfahren, die mehr darstellen als ein
theoretisches oder experimentelles Modell, ist es erforderlich, im Rahmen der
bestehenden Technologie ein Anwendungs- und Erfahrungsfeld zu erdffnen, das die
Umsetzbarkeit und Tauglichkeit des neuen Verfahrens fir die Praxis nachweist.

Einen wesentlichen Ansatzpunkt bieten hier Abwasser aus der Schlammbehandlung mit
niedrigem C/N-Verhaltnis, die konventionelle Klaranlagen selbst erzeugen und
weiterbehandeln missen. An ihnen 4Bt sich exemplarisch der Nachweis der
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Praxistauglichkeit des neuen Verfahrens mit einem konkreten Nutzen unter bestehenden
Bedingungen kombinieren.

Die Entfernung von Schmutzstoffen aus dem Abwasser durch die Stoffwechseltatigkeit
der bakteriellen Biomasse des belebten Schlammes flhrt zu einem Wachstum dieser
Biomasse, die neben dem gereinigten Wasser ein Produkt des ,Systems Klaranlage® ist.
Dieser energiereiche UberschuRschlamm kann in einer nachgeschalteten anaeroben
Behandlung (Faulung) verwertet werden. Durch eine Faulung kann der enthaltene
Kohlenstoff zu ca. 80 % in Methan umgesetzt werden, das wiederum fir die
Energiegewinnung genutzt werden und einen Grofdteil des Energiebedarfs einer
Klaranlage decken kann. Der Energiegehalt des Schlammes ist in niedrig belasteten, N-
eliminierenden Klaranlagen allerdings geringer als in hoher belasteten.

Die organischen Inhaltsstoffe des Schlammes werden in der Faulung weitgehend
mineralisiert. Die nach einer Entwasserung des Faulschlammes verbleibende
Feststoffraktion kann anschlieRend landwirtschaftlich oder thermisch verwertet werden.
Die Schlammfaulung dient damit der gréRtmoglichen Wiedergewinnung der dem
Abwasser uber die mikrobiellen Reinigungsprozesse entzogenen Energie, soweit sie nicht
bereits in der Belebung als metabolische Warme verloren gegangen ist.

Die organischen N-Verbindungen aus der Biomasse bleiben jedoch als NH,-N im
Schlammwasser geldst. Sie werden Uber das Schlammwasser wieder in die Klaranlage
zurickgefuhrt und tragen zu einer Verschlechterung des C/N-Verhaltnisses erheblich bei.
Fir das ,System Klaranlage* handelt es sich um interne ProzeRwasser, die bei der
gewunschten Verringerung der Reststoffemission einer Klaranlage anfallen.

Bei dieser NH,-N-Ruckflihrung spricht man auch von der ,internen N-Ruckbelastung®. Sie
kann, abhangig von C/N-Verhéltnis, Zulauf- und Belastungssituation sowie des
Wirkungsgrades der mechanischen Vorklarung zwischen 15 und 25 % der insgesamt zu
behandelnden N-Fracht ausmachen. In Einzelféllen sind auch héhere Anteile moglich.
Durch die gegenuber kommunalem Abwasser stark erhohte N-Konzentration von 600 —
2000 mg NH4-N/I macht dieser Teilstrom zwar einen erheblichen Teil der N-Fracht, aber
nur einen vernachlassigbaren Teil des Zulaufvolumens (1 - 2 %) aus.

1.2 Quantitit der N-Belastung durch Riickbelastungen aus der
Schlammbehandlung

Fir Klaranlagen mit AusbaugrofRen von weniger als 20.000 Einwohnerwerten (EW) ist
eine anaerobe Schlammstabilisierung oft nicht mehr wirtschaftlich. Bei steigender
Anlagengréf3e nimmt der Vorteil einer anaeroben Schlammbehandlung jedoch zu. Fur
Anlagen > 100.000 EW ist eine anerobe Schlammbehandlung aus energetischen
Grunden immer sinnvoll. Zahlreiche kleinere Anlagen geben zudem ihren
Uberschuschlamm an andere Klaranlagen zur Faulung und Entwasserung ab. Haufig
werden auf groReren Anlagen auch Fakal-, Fett- oder Flotatschlamme anaerob
mitbehandelt, die nicht auf der eigenen Klaranlage entstanden sind. Die aus diesen
Fremdschlammen resultierende N-Ruckbelastung kann sich massiv in einem niedrigeren
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C/N-Verhaltnis niederschlagen und damit die Effektivitdt der N-Elimination
beeintrachtigen. Weiterhin steigt der Energiebedarf fur die Bellftung in der
Nitrifikationsstufe und die fir die Denitrifikation vorzusehenden Beckenvolumina werden
groRer. Bei ungunstigen Vpn/Vy-Verhaltnissen missen sogar kinstliche Substrate zur
Unterstltzung der Denitrifikation zudosiert werden.

Die Menge an Schlammwassern und die N-Konzentration schwanken im Vergleich
verschiedener Klaranlagen erheblich. EinfluR auf die Qualitdt und Quantitdt dieses
ProzeRwasserstroms haben vor allem die Art der mechanischen Vorbehandlung des
Zulaufs (Vorklarung), das Schlammalter in der Belebung, der Wirkungsgrad der
anaeroben Stufe und die Art der nachfolgenden Schlammkonditionierung und
Entwasserung.

Beispielhaft ist in Abbildung 1 eine Bilanz der N-Stréme fir eine kommunale Klaranlage
mit Vorklarung und einem aeroben Schlammalter von 10 Tagen dargestellt.

Atmosphére
ca. 65 %
|
|
Belebung :::> Ablauf
I I ca. 20 %
I |
I |
I Schlamm- Schlamm |
1 wasser ca.35% 1
1 ca. 20 % 1
: Anaerobe ::> Entwésserter Schlamm
I Schlamm- ca. 15 %
| behandlung |
e e e e = = = = = = 1

Abbildung 1: N-Bilanz einer kommunalen Klaranlage

Die mittlere N-Rickbelastung aus der Schlammbehandlung betragt zwischen 15 und 25
% der gesamten N-Fracht. Bezogen auf den Durchschnittswert kommunalen Abwassers
von 10 — 11 g N/EW e d (ATV-DVWK-Arbeitsblatt A 131) koénnen flr die
einwohnerwertspezifische Rickbelastung im Mittel 2,1 g N/EW e d angenommen werden.

Erheblich hdéhere Werte sind in Einzelfallen moglich, wenn Schlamme industrieller
Herkunft, vor allem der Lebensmittelindustrie, und Fakalschlamme anaerob mitbehandelt
werden. Bei steigender AusbaugroRe der Klaranlage und gréRerem Einzugsgebiet steigt
die Wahrscheinlichkeit, dall N-Frachten aus der Schlammbehandlung durch
Fremdschlamme bedingt sind, da diese Anlagen haufiger Uber anaerobe Stufen verfligen.
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Damit erhéht sich auch die absolut von der biologischen Stufe zu behandelnde und die
letztlich von der Klaranlage nicht eliminierbare und ins Gewasser abgegebene N-Fracht.

In der Bundesrepublik existieren derzeit 251 kommunale Klaranlagen mit einer
Ausbaugréfe > 100.000 EW mit anaerober Schlammstabilisierung, auf denen hoch
stickstoffhaltiges Schlammwasser anfallt. Sie machen zwar nur
2 % der Gesamtzahl der Klaranlagen aus, reprasentieren aber 52 % der insgesamt an
Klaranlagen angeschlossenen Einwohnerwerte (Abbildung 2).

Von den ca. 154 Mio. EW, die in Deutschland an kommunale Klaranlagen angeschlossen
sind, werden ca. 80 Mio. EW in Anlagen dieser Grofte mit anaerober Stufe behandelt.

Eine vollstandige Vermeidung dieser Rlckbelastung durch eine separate Behandlung ist
nahezu quantitativ auf die Verbesserung der N-Ablaufkonzentrationen Ubertragbar.
Wirden die 20 % der gesamten von einer Klaranlage zu behandelnden N-Fracht, die aus
der Schlammbehandlung stammen, separat eliminiert, ergébe sich eine Senkung der in
die Gewasser abgegebenen N-Fracht von ebenfalls 20 %, d. h. bezogen auf die
insgesamt behandelten Abwasser eine Minderung um ca. 168.000 kg N pro Tag.

Wenn auch nur ein Teil der Klaranlagen mit Anschlu3gréen von 10.000 — 100.000 EW
mit einbezogen wird, die in vielen Fallen ebenfalls Uber eine anaerobe
Schlammbehandlung verfigen, kann sich diese moégliche Entlastung noch erhéhen, da
die Anlagen dieser GroRRenklasse weitere 35 % der kommunalen Abwasser behandeln.

‘ Anzahl kommunaler Klaranlagen nach GroBenklasse ‘

T T T
‘Gesamt =10.536 Klaranlagen ‘

Angeschlossene Einwohnerwerte nach GroRenklasse ‘
I I I

I I
‘Gesamt = 153.818.000 EW

0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%

> 100.000 EW E10.001 - 100.000 EW N5.001 -10.000 EW £1.000 - 5.000 EW 050 - 999 EW

Abbildung 2: Anzahl der Klaranlagen in der Bundesrepublik und angeschlossene
Einwohnerwerte nach Grofenklassen

Durch die nicht mehr im Belebungsbecken mitzubehandelnde N-Fracht ergeben sich
Méglichkeiten zur Energieeinsparung. Die Bellftung ist auf Belebungsanlagen die mit
weitem Abstand grote Stromverbrauchsstelle. In der Regel erfordert die Nitrifikation
einen fast ebenso hohen Sauerstoffeintrag wie die gleichzeitig oxidierten organischen
Schmutzstoffe. Bei geeigneter, bedarfsgerechter Steuerung der Bellftungsleistung ware
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durch eine Reduzierung der zu nitrifizierenden N-Fracht um 20 % eine Reduzierung des
Energieverbrauchs fur die Bellftung um bis zu 10 % erreichbar.

Bezogen auf die erforderliche Beckengrof’e hat die N-Ruckbelastung vor allem
Auswirkungen auf das Denitrifikationsvolumen, da bei sinkendem C/N-Verhaltnis die
Denitrifikationsgeschwindigkeit geringer ist und deshalb héhere Aufenthaltszeiten in den
Denitrifikationszonen erforderlich werden. Das notwendige DN-Volumen steigt dabei
Uberproportional im Verhaltnis zur Rickbelastung.

Unter sehr gunstigen Verhaltnissen (hohes C/N-Verhaltnis im Zulauf) ist ein Verhaltnis
Von/Vn = 0,2 mdglich. Dies ist jedoch nur in den seltensten Fallen gegeben. Ab einem
Verhaltnis > 0,5 ist eine weitere Vergrolerung des DN-Volumens nicht mehr zielfihrend,
da in diesen Fallen, die bei normaler bis unglnstiger Abwasserzusammensetzung —
zumal bei einer zusatzlichen N-Ruckbelastung - sehr schnell erreicht sein konnen, die
Dosierung einer externen, kulnstlich erzeugten C-Quelle zur Unterstitzung der
Denitrifikation erforderlich wird.

1.3  Neue Behandlungsmoglichkeiten durch Nutzung der anaeroben
Ammoniumoxidation (,,Anammox")

Fir eine separate Behandlung hoch N-belasteter Teilstrdme mit niedrigem C/N-Verhaltnis
sind neu entdeckte lithoautotrophe Organismen mit der Fahigkeit zur anaeroben
Ammoniumoxidation (,Anammox“) von besonderem Interesse. Nitrit fungiert dabei unter
Ausschlufd von O, als Elektronenakzeptor fir Ammonium. Das Endprodukt der Reaktion
ist No.

Ein solcher Stoffwechselweg war aus thermodynamischen Uberlegungen bereits vor mehr
als zwei Jahrzenten theoretisch erwogen worden (Broda 1977). Erste Hinweise auf die
Existenz dieser Leistungen in abwassertechnischen Mischbiozonosen stammen jedoch
erst aus den letzten Jahren.

Anaerob Ammonium oxidierende Organismen wurden erstmalig aus einem
Wirbelbettreaktor zur Denitrifikation angereichert (Mulder et al. 1995, Van de Graaf et al.
1996). Weitergehende Untersuchungen der TU Delft machten deutlich, daf3 durch
Stoffwechselleistungen dieser autotrophen Mikroorganismen Ammonium und Nitrit — bei
einer geringen Produktion von Nitrat — zu elementarem Stickstoff umgesetzt werden. Der
Ammonium- bzw. Nitritverbrauch und die Nitratproduktion standen dabei in einem
Verhaltnis von 1 : 1,31 £ 0,06 : 0,22 £ 0,02 (Van de Graaf et al. 1996): Ammonium wird
sauerstoffunabhangig oxidiert und fungiert als Elektronendonator mit Hydroxylamin als
Elektronenakzeptor. Als Reaktionsprodukt entsteht Hydrazin, das weiter zu N, oxidiert
wird. Die hierbei entstehenden Reduktionsaquivalente flieRen in die Reduktion von Nitrit
zu Hydroxylamin ein. In einer parallelen Reaktion wird Nitrit zu Nitrat oxidiert. Diese
Reaktion liefert die bendtigten Reduktionsaquivalente fir eine CO,-Fixierung der
autotrophen Mikroorganismen. Die grundlegenden Untersuchungen zur Beschreibung des
Anammox-Prozesses wurden an einer in synthetischem Medium angezogenen
Anreicherungskultur durchgefuhrt. Erste Versuche mit einem realen Abwasser aus der



Dj@ﬂﬂ Anlass, Grundlagen und Zielsetzung 7

Schlammbehandlung lielen den Schlul® zu, dal} der ANAMMOX-Prozel3 gentigend hohe
Stickstoffumsatzraten erreicht, um abwassertechnisch genutzt zu werden (Strous et al.
1997).

NH;Y NH,0M—— NO,—*NO;

S0

N,H, )
N 2 H 2 'I.f_,-'"’f
N2

Abbildung 3: Vereinfachtes Reaktionsschema der anaeroben Ammoniumoxidation (nach
Van de Graaf et al., 1997)

An Hand der von van de Graaf et al. (1997) beschriebenen Stdéchiometrie lassen sich die
Umsatzverhaltnisse folgendermalen darstellen (Abbildung 4):

100 %
1 NH,-N 1,31 NO,-N
0,01 Biomasse-N 2,04 N,-N T
0,4 % 88,3 %
0,26 NO,-N
11,3 %

Abbildung 4: Stoéchiometrie der anaeroben Ammoniumoxidation (nach van de Graaf et
al., 1996)

Die verantwortlichen Organismen wurden auf der Basis von 16S-rRNA-Sequenzdaten als
ein bislang unbekanntes Mitglied der Planctomycetales identifiziert (Strous et al. 1999b).
Als vorlaufiger Name wurde Candidatus ,Brocadia anammoxidans” vorgeschlagen (Jetten
et al. 1999). Im Gegensatz zu Ubereinstimmenden strukturellen Eigenschaften
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unterschied sich dieser Anammox-Organismus in seinen Stoffwechseleigenschaften
grundsatzlich von den Ubrigen bekannten Planctomyceten. Diese sind als aerobe
chemoorganoheterotrophe  Organismen  beschrieben, wahrend die bisherigen
Untersuchungen den Anammox-Organismus als anaerob (in der Lage Nitrit zu veratmen)
und chemolithoautotroph kennzeichnen.

In einem Sequencing Batch Reaktor (SBR) konnten die Anammox-Organismen von
Strous et al. (1998) mit Hilfe eines synthetischen Mediums bis zu einem 80 %igen Anteil
an der Biomasse angereichert werden. Aus Untersuchungen dieser Anreicherungskultur
ergeben sich die heute bekannten physiologischen Charakteristika dieses Anammox-
Stammes (Tabelle 1):

Tabelle 1: Physiologische Charakteristika von Candidatus ,Brocadia anammoxidans*
(nach Strous et al., 1999a):

Temperaturbereich: 20-43°C
Temperaturoptimum: 40 °C

pH-Bereich: 6,7 -8,3

pH-Optimum: 8,0

Ertragskoeffizient: 0,07 g Protein/g NH4-N

0,12 g TS/g NH4-N

Max. spez. Substrataufnahmerate: 1,10 g NH4-N/g Protein o d
0,66 g NH;-N/g TS e d

Max. spez. Wachstumsrate: 0,0027 h

Min. Generationszeit: ca.11d
Affinitatskonstante fur NH4-N: < 0,1 mg NH4-N/I
Affinitatskonstante fir NO,-N: < 0,1 mg NO,-N/I

Der Anammox-Proze} wurde bereits durch Spuren von Sauerstoff und NO,-N-
Konzentrationen > 100 mg/l gehemmt, auf Phosphat reagierte er ebenfalls sensibel.

Da als Reaktionspartner Ammonium und Nitrit bereitstehen missen, im Abwasser
Stickstoff i. d. R. aber nur als Ammonium vorliegt, ist es in der abwassertechnischen
Nutzung des Prozesses notig, in einem ersten Schritt etwa 50 % des vorliegenden
Ammoniums zu Nitrit zu oxidieren.

Jetten et al. (1997) schlagen hierfir eine zweistufige Verfahrenskombination vor, in der
ein sog. SHARON-Reaktor als belliftete Nitritationsstufe dem eigentlichen Anammox-
Reaktor vorgeschaltet ist. Das SHARON-Prinzip (Single reactor for high ammonium
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removal over nitrite) beruht auf der héheren Wachstumsrate von Ammoniumoxidierern
gegenuber Nitritoxidierern bei Temperaturen > ca. 25 °C (Hellinga et al. 1998). Das
System arbeitet ohne Biomasserlckhalt und ist verfahrenstechnisch daher ein
Ausschwemmreaktor, bei dem die Nitritoxidierer ausgewaschen werden. Der Ablauf eines
SHARON-Reaktors stellt bei geeigneter Betriebsweise mit zu gleichen Teilen NH4-N und
NO,-N im Ablauf einen idealen Zulauf fir eine nachfolgende Anammox-Stufe dar.

Die geringen Wachstumsraten der Anammox-Organismen erfordern allerdings einen sehr
effizienten Biomassertckhalt, der mit konventionellen Belebungssystemen nicht zu
gewahrleisten ist. Favorisiert wird die Ausgestaltung als Schlammbettreaktor, in dem die
Biomasse in Form dichter, gut sedimentierender Granula vorliegt und der chargenartig
beschickt wird (Sequencing Batch Reactor, SBR).

Wahrend ein SHARON-Reaktor auf der KA Dokhaven/Rotterdam bereits grof3technisch
erfolgreich  betrieben wurde, liegen bisher fir den Anammox-Prozel3 nur
Anwendungserfahrungen im Labormafistab vor.

Insbesondere die Anreicherung einer Anammox-Kultur und die Erzeugung der
verfahrenstechnisch notwendigen, granuldren Schlammstruktur sind im groftechnischen
Mafstab bisher noch nicht erfolgreich umgesetzt worden. Zwar ging im Juni 2002 auf der
Klaranlage Dokhaven in Rotterdam eine groftechnische Anammox-Stufe in Betrieb, die
nach dem Prinzip des aus der Anaerobtechnik bekannten IC (Internal Circulation)
Reaktors funktioniert. Eine mefRbare und im technischen Prozel? nutzbare Anammox-
Aktivitat konnte jedoch auch nach zwei Jahren (Stand: Juni 2004) noch nicht erreicht
werden.

Im Labormalstab zeigten Anammox-SBRs langfristige Betriebsstabilitdt sowohl mit
kinstlichem Abwasser als auch mit realem Abwasser, das aus einem vorgeschalteten
SHARON-Reaktor zugefuhrt wurde (van Dongen et al., 2001). Direkte Erfahrungen mit
einem |C-Reaktor bestanden fir eine Anammox-Stufe hingegen noch nicht. Da zum
Zeitpunkt dieses Berichtes noch keine Veroffentlichungen Uber die Inbetriebnahme des
groRtechnischen IC-Reaktors vorlagen, 1alt sich noch kein begriindetes Urteil Uber die
prinzipelle Eignung dieses Reaktortyps abgeben.

Dies stellt jedoch nicht die nachgewiesene, grundsatzliche Eignung der anaeroben
Ammoniumoxidation fur die Abwasserbehandlung in Frage, als vielmehr die in diesem Fall
gewahlte Scale up-Strategie.

Gegenulber in konventionellen biologischen Verfahren genutzten, weisen Anammox-
Organismen den Vorteil auf, fur die Entbindung geldster Stickstoffverbindungen zu N,
nicht auf reduzierte Kohlenstoffverbindungen angewiesen zu sein. Die in konventionellen
Verfahren angereicherten Ammonium- und Nitritoxidierer kbnnen Ammonium zwar aerob
bis zum Nitrat oxidieren. Fur die nachfolgend notwendige Reduktion zu N, durch
heterotrophe Denitrifizierer ist jedoch ein ausreichendes C-Angebot im Abwasser
erforderlich, das haufig nur durch kinstlich zugefihrte C-Quellen gewahrleistet werden
kann.
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1.4 Deammonifikation als neues einstufiges Verfahren zur Behandlung
hoch N-belasteter Abwasser liber die Kombination
Nitritation/Anammox

1.4.1 ,N-Verluste” in Scheibentauchkorperanlagen zur Nitrifikation

In der biologischen Vorbehandlung der Sickerwasserreinigungsanlage Mechernich
wurden in der Nitrifikationsstufe erhebliche Defizite in der Stickstoffbilanz gemessen. Zur
Nitrifikation des Deponiesickerwassers wird ein Scheibentauchkérper eingesetzt. Das
Sickerwasser selbst zeichnet sich durch hohe Konzentrationen reduzierter N-
Verbindungen bei gleichzeitig niedrigen Konzentrationen an biologisch abbaubarem CSB
aus.

Bis zu 80 % des zuflieRenden Ammoniums wurde nicht, wie erwartet, zu Nitrat oxidiert,
sondern wurden vollstdndig und damit einstufig zu N, umgesetzt (Hippen et al. 1997,
1998, Helmer und Kunst 1998). Eine physikalische Erklarung fur dieses Phanomen, z. B.
eine NHs-Strippung bei hohen pH-Werten, konnte ausgeschlossen werden. Ahnliche
Beobachtungen machten Binswanger et al. (1997) an der Sickerwasserreinigungsanlage
in Kolliken (Schweiz).

Bei hohen C/N-Verhaltnissen waren bereits in der Vergangenheit Defizite in der N-Bilanz
beschrieben worden. Die Ursache wurde darin gesehen, dal® in den auferen aeroben
Schichten des Biofilms autotrophe Nitrifikanten Ammonium zu Nitrat umsetzen, wahrend
es in den inneren Schichten des Biofilms zur Auspragung von anoxischen Zonen kommt,
in denen eine Denitrifikation durch heterotrophe Organismen stattfindet (Horn 1992, Hao
and Nieuwstad 1994).

Die konventionellen Prozesse waren aber nicht immer geeignet, komplette
Stickstoffumsetzungen in den beschriebenen Biofiimsystemen zu erklaren. In der
Scheibentauchkdrperanlage Mechernich erreichte das Verhaltnis CSBgi/Ngi hdchstens 2
(Hippen et al. 1996), so dal® der Substratumsatz flr eine Denitrifikation durch
heterotrophe Organismen nicht ausreichte. Fir eine simultane Nitrifikation/Denitrifikation
sind erheblich héhere C/N-Verhaltnisse (> 6) notwendig, als im Abwasser vorlagen
(Watanabe et al., 1992). Eine Nutzung abgestorbener Biomasse aus dem Biofilm selbst
als sekundares Substrat (Chen et al., 1992) ist zwar grundsatzlich méglich, konnte aber
von Helmer und Kunst (1998) ausgeschlossen werden. Weitere Experimente mit
homogenisiertem Biofilm verdeutlichten den autotrophen Charakter der Umsetzungen, die
nur bei niedrigen O,-Konzentrationen stattfanden.

Nitrit konnte als entscheidender Reaktionspartner neben Ammonium identifiziert werden.
Aus dem gehauften Auftreten von aeroben Ammoniumoxidierern in  den
Tauchkoérperabschnitten mit den héchsten Stickstoffeliminationsraten schlossen Helmer et
al. (1999) zunachst auf eine Ny-Bildung durch diese Organismen. Entsprechende
Beobachtungen an Nitrosomonas-Kulturen waren zuvor von Bock und Stiven (1994) und
Bock et al. (1995) beschrieben worden. Fir die Bildung von N, aus Nitrit und Ammonium
oder Wasserstoff durch Nitrosomonas-Zellen flihrten sie den Begriff ,Aerobe
Deammonifikation® ein.
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Obwohl uber die Mechanismen der N-Elimination in den Abwasserreinigungsanlagen mit
Defiziten in der N-Bilanz noch voéllige Unklarheit herrschte, wurde der Begriff
,Deammonifikation“ fir diese Phdnomene tbernommen (Hippen et al., 1996).

Neben den Tauchkoérperanlagen in Mechernich und Kolliken wurde noch eine dritte
Anlage in Pitsea (GB) ausfuhrlich untersucht und bilanziert. Eine Zusammenfassung
findet sich in HIPPEN et al. (2000). Trotz verfahrenstechnischer Unterschiede weisen alle
drei Anlagen folgende Gemeinsamkeiten auf:

= Hoch ammoniumbelastete Abwasser mit niedrigem C/N-Verhaltnis und erhéhtem
pH-Wert (> 8)

= Unzureichendes C-Angebot fur konventionelle Denitrifikation
» Niedrige Sauerstoffkonzentrationen im Abwasser
= Temperaturen von 28 °C oder mehr

= Direkte Umsetzung von NH4-N zu N,

1.4.2 Ubertragung auf moving bed-Systeme

An den grofdtechnischen Scheibentauchkdrperanlagen bestand nicht die Mdglichkeit, in
Experimenten die Umweltbedingungen kontrolliert zu verandern. Eine Entnahme von
Biofilm, um ihn im Labor untersuchen zu kénnen, bedeutet jeweils auch eine Zerstérung
der urspriinglichen Struktur.

Daher wurde erfolgreich versucht, die deammonifizierende Biozdnose auf das sogenannte
Moving bed-Verfahren im Labormalstab zu Ubertragen (Hippen et al. 1999, 2000). Dabei
handelte es sich um frei suspendierte Kunststoffkdrper, die als Aufwuchsflache flr die
Biomasse dienen. Mit diesen noch relativ neuen Materialien konnten die Vorteile von
Biofilmsystem (Immobilisierung der Biomasse, Unabhangigkeit vom Schlammalter) mit
denen volldurchmischter Verfahren (bessere Kontrolle der Milieubedingungen) kombiniert
werden.

Fur die Versuchsanlage wurde das Tragermaterial zunachst durch mehrwochiges
Einhdngen in die STK-Wannen mit Biomasse des deammonifizierenden
Scheibentauchkérpers in Mechernich besiedelt (Deammonifikationsstrale). Eine parallele
Stralde erhielt kommunalen belebten Schlamm zur Animpfung, wurde jedoch flr einen
Nitritations-Denitritationsbetrieb ausgelegt (Nitritationsstral’e). Beschickt wurden beide
Versuchsanlagen Uber mehr als drei Jahre mit dem hoch N-haltigen Filtratwasser aus der
Schlammentwasserung der kommunalen Klaranlage Hannover-Gimmerwald.

In Batchversuchen mit den bewachsenen Aufwuchstragern konnten erstmals die
Stickstoffumsetzungen am intakten Biofilm untersucht werden. In speziell entwickelten
Batchreaktoren zur Aufnahme von Umsatzleistungen und Stickstoffbilanzen unter
kontrollierten Bedingungen lieRen sich in Abhangigkeit von der Sauerstoffkonzentration
zwei autotrophe, stickstoffumsetzende Reaktionen im Biofilm nachweisen (Helmer et al.
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1999): Eine Nitritation unter aeroben Bedingungen und eine anaerobe
Ammoniumoxidation. Bei der anaeroben Ammoniumoxidation wurde A mmonium als
Elektronendonator mit Nitrit als Elektronenakzeptor umgesetzt. Endprodukt der Reaktion
war N,. Ammonium und Nitrit reagierten in einem stdchiometrischen Verhaltnis von
1:1,37, das in gleicher Groflenordnung flr den Anammox-Prozel} beschrieben ist (1:1,31
+ 0,06). Nitrat konnte nicht als Elektronenakzeptor fiir die Reaktion genutzt werden.

Uber die Sauerstoffkonzentration im umgebenden Medium lieRen sich die Anteile der
Nitritation und der anaeroben Ammoniumoxidation am Stickstoffumsatz im Biofilm
steuern. Bei einer Sauerstoffkonzentration von 0,7 mg/l standen beide Prozesse im
Gleichgewicht, so dall eine direkte, nahezu vollstdndige Elimination von Ammonium
moglich war. Das vorgelegte Ammonium ging zum Teil in eine Nitritation, zum Teil in eine
anaerobe Ammoniumoxidation ein. Durch die aerobe Ammoniumoxidation zu Nitrit in den
auleren, aeroben Biofilmschichten wurde der Elektronenakzeptor fiir die anaerobe
Ammoniumoxidation in den inneren, anoxischen Biofilmschichten bereitgestellt.

Die Reaktionsfolge 1. Nitritation und 2. anaerobe Ammoniumoxidation im
sauerstofflimitierten Biofilm lief3 sich durch

= die spezifischen Nitritationshemmestoffe Allylthioharnstoff und Nitrapyrin und
= "N markierte Stickstoffverbindungen ("NH," und "NO,)

klar nachweisen. Durch eine massenspektrometrische Differenzierung des gebildeten
Endproduktes N, (®®N,, *N,, *°*N,) war der verantwortliche Stoffwechselweg identifizierbar.
Die Anteile von Deammonifikation und Denitrifikation am gebildeten N, konnten so
quantitativ erfaldt werden (Helmer et al. 1999).

Da durch die Arbeiten von Strous et al. (1999b) die fir eine anaerobe
Ammoniumoxidation verantwortlichen Organismen mittlerweile den Planctomycetales
zugeordnet werden konnten, konnten sie nun auch durch fluoreszenzmarkierte
Oligonukleotidsonden (FISH) direkt in Biofilmpraparaten detektiert werden (Wagner 1999).
Dabei stellte sich heraus, dal® die Anammox-Organismen in den Moving bed-Biofilmen
zwar mit Candidatus ,Brocadia anammoxidans® sehr eng verwandt waren, mit diesem
aber nicht identisch.

Die sich aus den Untersuchungen ergebende Modellvorstellung einer Deammonifikation
mit den ineinander greifenden Prozessen Nitritation und anaerobe Ammoniumoxidation im
Biofilm ist schematisiert in Abbildung 5 dargestellt.
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Abbildung 5: Schematische Modellvorstellung der Deammonifikation im Biofilm (Helmer
et al., 2000)

Zusammengefallt ergab sich aus den bereits zitierten Arbeiten von Hippen et al. und
Helmer et al. die folgende Zusammenstellung von forderlichen Faktoren fir den
Deammonifikationsprozef:

e pH-Werte > 8,

e Konzentrationen von freiem NH; von 15 — 20 mg/l, mindestens jedoch ca. 10 mg/I,
e eine geringe O,-Konzentration (< 1,0 mg/l),

e erhdhte Temperatur (im Bereich von ca. 30 °C).

Der pH-Wert bzw. davon abhangig die NHj;-Konzentration wurden als mafgeblicher
Parameter fur die notwendige Hemmung der Oxidation von Nitrit zu Nitrat genannt, da
Nitrat fir die Anammox-Reaktion nicht nutzbar ist.

Einer niedrigen O,-Konzentration sollte v.a. die Rolle zukommen, die O,-freie Bereiche im
Biofilm zu ermdglichen, in denen sich Anammox-Organismen ansiedeln kénnen. Dartber
hinaus hat sie auch EinfluR auf die Bildung von Nitrat.

Die Temperatur beeinflult ebenfalls das Dissoziationsgleichgewicht zwischen NH," und
NH;. Vor allem aber sind hohere Temperaturen fur das Wachstum der ohnehin langsam
wachsenden Anammox-Organismen erforderlich.

Unter diesen Bedingungen liek sich in den ersten, hier zusammengefaliten
Untersuchungen im kontinuierlichen Betrieb ein 50-60 %iger Ammoniumumsatz in den
Moving bed-Versuchsanlagen sowie ein bis zu 80 %iger Umsatz in den groftechnischen
STK-Anlagen beobachten.
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1.5 Ziele des Vorhabens

Die vorangegangenen Untersuchungen an Scheibentauchkérperanlagen, die
grundsatzliche Aufklarung des Reaktionsprinzips sowie die erfolgreiche Ubertragung des
Deammonifikationsverfahrens auf Moving bed-Systeme machten eine erfolgreiche
Nutzung im grof3technischen Mal3stab wahrscheinlich.

Ziel dieses Vorhabens war daher die Umsetzung des Verfahrens zur Behandlung des
Filtratwassers aus der Faulschlammentwasserung auf einer kommunalen GroRRklaranlage.

Begleitet von Untersuchungen im Labormalistab sollten daher auf der Klaranlage
Osnabrtick-Eversburg zunachst halbtechnische Versuche durchgefiihrt werden, um die
grundsatzliche Eignung des Verfahrens unter den konkreten Bedingungen dieser
Klaranlage zu erproben und angepalite Betriebsstrategien zu entwickeln.

Bei erfolgreichem Verlauf der Untersuchungen sollte ein grof3technischer Reaktor auf der
KA Eversburg errichtet und in Betrieb genommen werden.

Die daflir notwendigen Untersuchungen waren in mehrere Zielbereiche gegliedert und
entsprechend den jeweiligen Schwerpunkten dem labor-, halb- und grofdtechnischen
Malstab zugeordnet (Tabelle 2).

Tabelle 2: Zielbereiche des Vorhabens und vorgesehener Untersuchungsmalstab

Zielbereich Untersuchungsmalstab
Labor Halbtechnik Grofdtechnik

1. Optimierung des Verfahrens o0 °

2. Beurteilungssystem fiir Biofilme o0 ° °

3. Klarung verfahrenstechnischer Risiken ° o0

4. Ermittlung des Anwendungspotentials L L o

5. Erster Bemessungsansatz ° o0

6. Bilanzierung Umweltentlastung o0

7. Kostenermittlung o0

Im einzelnen gliederten sich die Zielbereiche in die folgenden Punkte:

1. Optimierung des Verfahrens
e Verkilrzung der Anreicherungszeiten (Anfahrstrategie)
e Ermittlung der kinetischen Parameter (Umsatzraten, Substrataffinitat)
e Stabilisierung der Nitritation in Biofilmsystemen
e Ermittlung einfacher und effizienter Steuerungsparameter (MSR-Strategie)



1AM Anlass, Grundlagen und Zielsetzung 15

e Ermittlung moglicher Limitierungen des Verfahrens durch Abwasserqualitat oder
Umweltbedingungen  (C/N-Verhaltnis, = Temperatur,  Substratkonzentration,
Saurekapazitat)

2. Beurteilungssystem fiir Biofilme auf suspendierten Aufwuchstiagern
e Entwicklung eines praxisnahen mikroskopischen Verfahrens
e Zusammenfuhrung morphologischer Daten mit physiologischer Leistungsfahigkeit
der Biofilme

3. Klarung verfahrenstechnischer Risiken
e Mogliche Wachstumslimitierung durch P-Mangel in einigen Abwassern
e Geeignete Bellftertypen (hohe Turbulenz, maRiger O,-Eintrag, Anfalligkeit fur
Verstopfungen)
e EinfluR diskontinuierlicher Zulaufe, ggf. Erfordernis fir Zulaufvergleichmafigung

4. Ermittlung des Anwendungspotentials
e Abwasserqualitaten, fir die die = Deammonifikation ein  geeignetes
Behandlungsverfahren darstellt
e Abschatzung der Menge dieser Abwasser und der sich aus der Anwendung der
Deammonifikation ergebenden, méglichen Umweltentlastung

5. Entwicklung eines ersten Bemessungsansazes

e Erweiterung hergebrachter Bemessungsgrundlagen fir Biofilmsysteme um
Aufwuchstragergeometrie, bewachsene Trageroberflache, Biofilmoberflache und
das Oberflache/Volumenverhaltnis des Biofilms

e Einbeziehung der Bellftereigenschaften (Leistung, Sauerstoffertrag,
Durchmischungswirkung)

e Ermittlung und quantitative Beschreibung der wichtigsten EinflulRgréRen fir die
Ausgestaltung des Verfahrens

6. Bilanzierung von N-Stromen und Energieverbrauch, Quantifizierung der
Umweltentlastung
e Bilanzierung der N-Strdme in Wasser- und Schlammlinie vor und nach der
Inbetriebnahme der Deammonifikation; Quantifizierung der resultierenden
Gewasserentlastung
e Quantifizierung des Energieminderbedarfs
e Bilanzierung der Gasemissionen

7. Kostenermittiung
e Betriebskosten unter den Bedingungen auf der KA Osnabriick-Eversburg
e Abschatzung des Investitionskostenrahmens
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1.6  Ubersicht iiber die Arbeitsschritte

Im Rahmen des Vorhabens wurden sowohl labor- als auch halbtechnische Versuche zu
verschiedenen Fragestellungen durchgeflihrt:

Die Versuche erfolgten zeitlich zum Teil parallel, andere bauten auf den Ergebnissen
vorangegangener Phasen auf.

Fur eine bessere Ubersicht Uber die zeitlichen und inhaltlichen Zusammenhéange sind die
einzelnen Arbeitsschritte in Abbildung 6 zusammengefasst. Auf der rechten Seite der
Abbildung finden sich die Verweise auf die jeweiligen Kapitel dieses Abschlul3berichtes.

Statusseminar
Beginn 1. Zwischenbericht 2. Zwischenbericht AbschluB | Kapitel AbschluBbericht
10/2001 12/2002 10/2003 5/2004 | Methoden Ergebnisse
1 1
Teilreaktion Anammox: Teilreaktion Anammox: i
Wachstumsraten De novo-Anreicherung 24 | 3.3
Deammonifikation: i
Inbetriebnahmeversuche < 21 | 31
a| Biofilme: 5
Wachstum und Aktivitét 25 1 34
....................................................... e
Nitritation im Biofilm 25 | 34
........................................................... ..I.. T T, N S S
| Etablierung H
Deammonifikation 2.5 E 3.5
............................................................ e ———— .
L Deammonifikation: '
Charakterisierung 2.5 i 3.5
............................................................ (RPN K g g R i o ISR N
Nitritation |
(suspendierte Biomasse) 23 i 3.2
________________________________________________ 1) A e NSRS PRI USRI IR
Halbtechnische Versuche |
KA Osnabriick 2.6 ! 3.6

Abbildung 6: Ubersicht (iber die inhaltliche und zeitliche Abfolge der Arbeitsschritte

Dieses Vorgehen war vor allem deshalb nétig, weil sich in ersten
Inbetriebnahmeversuchen herausgestellt hatte, da® die aus den bei Projektbeginn
vorliegenden Erkenntnisse noch nicht ausreichten, die erforderlichen
Betriebsbedingungen und wirksamen Mechanismen flir eine gezielte Anreicherung
deammonifizierender Biofilme hinreichend zu beschreiben.

Zur genaueren Definition der entscheidenden Mechanismen waren weitere
Untersuchungen erforderlich, die einzelne Aspekte genauer beleuchten sollten:

¢ Grundlegende Strategien zur Induktion von Biofilmwachstum,
o EinfluRparameter auf die Nitritationsaktivitat von Biofilmen,
e Mechanismen der Nitratationshemmung und

e Bedingungen fiir eine Anreicherung von Anammox-Organismen.
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Parallel dazu begannen die halbtechnischen Versuche auf der Klaranlage Osnabruck.
Zwischenergebnisse aus den in Hannover betriebenen Versuchsanlagen flossen jeweils
in den halbtechnischen Betrieb ein.

Die ausflihrliche Untersuchung der mafgeblichen Einzelprozesse mindete schlief3lich in
der erfolgreichen Etablierung deammonifizierender Biofilme und ihrer Charakterisierung in
labortechnischen Versuchsanlagen. Die geplante grofdtechnische Umsetzung auf der
Klaranlage Osnabrick-Eversburg erwies sich in halbtechnischen Versuchen als nicht
erfolgversprechend, da nicht veranderbare verfahrenstechnische Gegebenheiten speziell
dieser Klaranlage die Abwasserqualitdt negativ beeinflussen und eine biologische
Behandlung grundsatzlich sehr erschweren.

Die im Labormal3stab erzielten Ergebnisse sind jedoch weitgehend mal3stabsunabhangig,
so dass eine Ubertragung auf die technische Anwendung an anderen Standorten maglich
ist.
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2 Arbeitsschritte und Methoden

21 Erste Anreicherungsversuche im moving-bed-Verfahren

2.1.1 Begrundung des Arbeitsschrittes

Bei der im folgenden beschriebenen Versuchsphase handelte es sich um die erste
Untersuchung Uberhaupt, die sich speziell mit dem Anfahrverhalten von einstufigen
Moving bed-Biofilmreaktoren zur Deammonifikation beschéaftigte.

Die im Rahmen eines vorangegangenen Vorhabens betriebenen Versuchsanlagen waren
vor allem im bereits  funktionierenden® Betrieb mit gut eingestellter
Deammonifikationsleistung untersucht worden. Eine dieser Anlagen war zudem zur
Inbetriebnahme langere Zeit mit deammonifizierender Biomasse des
Scheibentauchkdrpers der Deponieklaranlage Mechernich angeimpft worden; die zweite
Anlage ohne Animpfung hatte erst nach langerem Betrieb als Nitritation — Denitritation
nach ca. zwei Jahren Betriebszeit eine klar auf Deammonifikation zurtickzufihrende N-
Elimination gezeigt. Faktoren, die sich glinstig oder unginstig auf die Inbetriebnahme
auswirken koénnten, waren aus diesem Grund noch nicht untersucht. Uber das
Anfahrverhalten und empfehlenswerte Vorgehensweisen war daher wenig bekannt.

Innerhalb dieses Arbeitsschrittes sollte daher die Inbetriebnahmephase eines véllig neu
beflillten moving-bed-Reaktors genau beobachtet werden. Abgeleitet aus bis dahin
vorhandenen Ergebnissen (Hippen, 2001) wurden folgende Parameter fir die
Inbetriebnahme gewahilt:

e Anfanglich hohe O,-Konzentration zur Beschleunigung des Biofilmwachstums
und anschlieRende Senkung auf Werte < 1,0 mg 1™,

e konstanter pH-Wert im leicht alkalischen Bereich (pH 8) und
e langsames Erhdéhen der N-Flachenbelastung

Die Reaktoren im Sequencing Batch-Betrieb mit geringer volumetrischer Austauschrate
gefahren, um innerhalb eines Zyklus’ zwischen Beschickung und Ablauf leichter die N-
Umsatzraten bestimmen zu konnen und eine N-Bilanzierung vorzunehmen.

2.1.2 Ziele des Arbeitsschrittes

Ziele dieses Arbeitsschrittes waren:

e Ermittlung erster Parameter flr eine erfolgreiche Anfahrstrategie (Effekte auf
Biofilmwachstum, N-Umsatzraten und N-Eliminationsleistung)

e Erprobung von Steuerungsmdglichkeiten zur Vermeidung einer Nitratbildung
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2.1.3 Versuchsanlage und Untersuchungsprogramm

Die Versuchsanlage bestand aus zwei parallel betriebenen Reaktoren mit je 50 | Volumen
(Abbildung 7). Als Aufwuchsmaterial wurden Trager vom Typ BIOLOX-10 eingesetzt, die
Animpfung erfolgte mit nitrifizierendem Belebtschlamm der KA Hannover-Herrenhausen.
Die O,-Konzentration wurde kontinuierlich gemessen und konnte Uber Steuergerate auf
einen Sollwert eingestellt werden. Auf gleiche Weise wurde der pH auf dem Sollwert von
8,0 gehalten. Im Bedarfsfall wurde NaOH in die Reaktoren dosiert. Mittels eines
Umlaufthermostaten konnte die Betriebstemperatur bei 28 °C gehalten werden.

Die Beschickung mit verdinntem Filtratwasser erfolgte mit Ausnahme der kurzen
Anfahrphase diskontinuierlich Gber eine Zeitsteuerung, die Reaktoren wurden also als
SBBR (Sequencing Batch Biofiilm Reactor) betrieben. Zulaufkonzentration,
Beschickungsintervalle und Tageszulaufmenge wurden wahrend der Versuche variiert.
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Abbildung 7: Schematische Darstellung der Laborversuchanlage ohne

Biomassertckflihrung (zwei parallele Reaktoren a 50 Liter)

Die wichtigsten Kenndaten der Versuchsanlage, die wahrend des Betriebes konstant
blieben, sind in der folgenden Tabelle 3 zusammengefal’t.



Dj (QlH Arbeitsschritte und Methoden 20

Tabelle 3: Kenndaten der SBBR-Versuchsanlage (Reaktoren 1 und 2)

Parameter Einheit

Zulauf Filtratwasser KA Hannover-Gimmerwald
Impfschlamm Kommunale KA Hannover-Gimmerwald
Gesamtvolumen Reaktor [1] 65
Arbeitsvolumen Reaktor [1] 50

Zyklusdauer [h] 6
Zulauf-/Ablaufvoumen je Zyklus [1 6-10

Hydraulische Aufenthaltszeit [d] 2,08 -1,25
Temperatur [°C] 28

pH 8,0
Aufwuchstrager BIOLOX-10
Volumetrischer Flllungsgrad 30 %

Es wurde Uber den gesamten Untersuchungszeitraum nur eine, relativ einfache
Zyklusstrategie verfolgt. Jeder Zyklus von Beschickung bis Abzug des Ablaufs dauerte 6
Stunden. Nach kurzer Befiillung folgte eine lange Reaktionszeit, in der der Reaktorinhalt
geruhrt und bellftet wurde; die Ablaufphase beendete den Zyklus. Eine Absetzphase war
auf Grund der durch ein Sieb leicht zuriickzuhaltenden Aufwuchstrager nicht erforderlich.
Der Zulauf zu Reaktor 1 wurde, bei gleicher Gesamtmenge, in zwei Intervallen zugegeben
(Tabelle 4).

Tabelle 4: SBBR-Phasenabfolge (Reaktoren 1 und 2)

Phase 1 2 3
Dauer 00:10 05:40 00:10
[hh:min]

Zulauf ] NN (rur R 1)

Beliiftung .

Riihren .

Ablauf I

Aus den wahrend der Betriebszeit gednderten Tageszulaufmengen und unterschiedlichen
Konzentrationen des zugeflihrten Abwassers ergaben sich drei Zeitraume
unterschiedlicher hydraulischer und stofflicher Belastung (Tabelle 5).
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Tabelle 5: Belastungsdaten der SBBR-Versuchsanlage (Reaktoren 1 und 2)

Betriebstag NH,4-N-Konzentration Durchfluss- N-Fracht N-Belastung
Zulauf volumen
[g NH4-N/1 [I/d] [g NH4-N/d] [g NH,-N/m™ d]
1-71 0,4 24 9,6 1,0
72 -216 0,4 40 16 1,7
217 — 283 0,25 40 10 1,0

Die im einzelnen verfolgten Strategien Uber den gesamten Untersuchungszeitraum mit
den jeweils veranderten Betriebsparametern und Zielsetzungen sind im folgenden
tabellarisch fur Reaktor 1 (Tabelle 6) und Reaktor 2 (Tabelle 7) zusammengestellt.

Tabelle 6: Betriebsstrategien Reaktor 1

Nr. Tag Zulauf- NH4N- Zulauf pro O,- Ziel
menge Konz. im Zyklus Konz.
Zulauf
[I1d] [mg/l] [1 [mg/l]
I 1-30 24 400 kontin. >2  Erstbesiedelung mit NH4-N-
Oxidierern
Il 31-71 24 400 2*3 >2  Umstellung auf SBR-Betrieb
mit intermittierendem Zulauf
[ 72 - 86 40 400 2*5 >2  Durchflussvolumen erhoht, um
Nitritoxidierer auszuwaschen
v 87-95 40 400 1*10 >2  Umstellung auf einmalige
Zulaufzugabe
V 96 -172 40 400 1*10 0,7 Reduzierung der O,-

Konzentration, um
ANAMMOX-Wachstum zu

ermoglichen

VI 173 -216 40 400 1*10 0,4 Weitere Reduzierung der Oo-
Konzentration

VIl 217 - 283 40 250 1*10 0,4 Geringere N-Fracht, um 1:1-

Verhaltnis von NH4-N und
NO,-N herzustellen
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Tabelle 7: Betriebsstrategien Reaktor 2
Nr. Tag Zulauf- NH4N- Zulauf pro O, Ziel
menge Konz. im Zyklus Konz.
Zulauf
[I/d] [mg/1] [ [mg/1]
| 1-30 24 400 kontinuierlich ~ >2  Erstbesiedelung  mit  NH,-
Oxidierern
1] 31-66 24 400 1*6 1 >2  Umstellung auf SBR-Betrieb
[ 67 - 86 40 400 1*101 >2  Durchflussvolumen erhéht um
Nitritoxidierer auszuwaschen
v 87 - 121 40 400 1*101 0,7 Reduzierung der O,-Konzen-
tration um ANAMMOX-
Wachstum zu ermdglichen
(V) 122-142 40 400 1*101 0,7 — 1,5 Belufter defekt
Vi 143 - 163 40 400 1*101 1,5 Hohere O,-Konzentration um
max. Umsatzleistungen
auszutesten
VIl 164 - 200 40 400 1*101 0,7 Weniger O, um NO,-N-Bildung
zu senken
VIl 201-216 40 400 1*101 0,7/0 Zyklus aufgeteilt: 4 h beliftet/
2 h anoxisch
IX 217-283 40 250 1*101 0,7/0 Geringere N-Fracht um 1:1-

Verhaltnis von NHs-N und
NO,-N herzustellen

Analytisch wurden taglich die Stickstoffparameter NH4-N, NO,-N und NO3-N im Zulauf
sowie zu Beginn und Ende eines Zyklus’ erfaf3t. Darlberhinaus wurde in beiden
Reaktoren ein Zyklus pro Woche alle 30 Minuten beprobt, um die aktuellen Umsatzraten
zu ermitteln.

Auf dem Tragermaterial wurde einmal wochentlich die TS und oTS des Biofilms bestimmt
(s. 2.2). Alle ein bis zwei Wochen wurden zudem Dunnschnitte der Aufwuchstrager
hergestellt, um mikroskopisch Bedeckungsgrad und Biofiimwachstum zu bestimmen (s.

2.2).
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2.2 Charakterisierung von moving-bed-Biofilmen

2.21 Begrundung des Arbeitsschrittes

Nach dem zu Grunde gelegten Modell ist die Deammonifikation ein Prozess, der an die
erfolgreiche Immobilisierung zweier Organismengruppen (aerobe und anaerobe
Ammoniumoxidierer) in einem O »-limitierten Biofilm gebunden ist. Besonders die niedrigen
Wachstumsraten der anaeroben Ammoniumoxidierer erfordern einen effizienten
Biomasseruckhalt, wie er durch eine Immobilisierung auf Tragermaterialien erreicht
werden kann.

Im Gegensatz zu klassischen Festbettverfahren (Tropfkorper, Scheibentauchkérper,
Uberstautes Festbett) kdnnen durch den Einsatz kleiner, suspendierter Tragermaterialien
die Vorteile volldurchmischter Reaktoren (exakte Kontrolle der Milieubedingungen an
jedem Punkt des Reaktors) mit denen von Biofilmverfahren (guter Biomasseruckhalt,
geringe hydraulische Aufenthaltszeit, Auspragung von Gradienten zur Schaffung
verschiedener Habitate) kombiniert werden.

Entscheidend fiur die Auswahl eines Tragermaterials ist neben den 6ékonomischen und
physikalischen Eigenschaften (Kosten pro m?, spezifisches Gewicht) vor allem, wieviel
tatsachliche Aufwuchsflache und damit potentielle Biofilmoberflache das Material bietet.
Da die Fillmenge, die in einem Reaktor noch gut durchmischt in Schwebe gehalten
werden kann, technisch begrenzt ist, sind Aufwuchstrager vorzuziehen, die eine grolte
spezifische Aufwuchsflache bezogen auf das Schittvolumen haben.

Die tatsachlich fir das Wachstum eines Biofilms verfigbare Oberflache ist nach
bisherigen Erfahrungen stets geringer als die Gesamtoberflache des Tragers. Die
Herstellerangaben Uber die spezifische Oberflache sind daher immer unter den jeweils
eingestellten Betriebsbedingungen zu Gberprufen.

Weiterhin ist neben dem Bedeckungsgrad der Aufwuchsoberflache auch die Morphologie
des Biofilms von Bedeutung. Da die Deammonifikation Biofilme erfordert, die eine
ausreichende Tiefe aufweisen, um durch O-Diffusionslimitierung in tieferen Schichten
anoxische Zonen auszubilden, in denen anaerobe Ammoniumoxidierer wachsen kénnen,
ist die Bestimmung der Biofilmdicke unverzichtbar.

Als weiterer Parameter zur Charakterisierung des Biofilms ist die Konzentration der
sessilen Biomasse (ausgedrickt als oTS oder TS) zu nennen. In Kombination mit
Bedeckungsgrad und Biofiimtiefe ist so eine Abschatzung der potentiellen
Biomasseaktivitdt moglich. Aufgrund der Diffusionslimitierung von Biofilmen wird
beispielsweise eine hohe ,Biofilm-TS* bei kleiner Biofilmoberflache eine geringere
spezifische Aktivitdt aufweisen, als eine niedrige Biomassekonzentration mit grofRer
Biofilmoberflache. Dieser Zusammenhang ist zwar theoretisch einfach, bisher lagen aber
noch keine praktischen Untersuchungen an abwassertechnischen Biofilmen dazu vor.



Dj (QlH Arbeitsschritte und Methoden 24

2.2.2 Ziele des Arbeitsschrittes

Teilziele dieses Arbeitsschrittes waren

e die Entwicklung eines einfachen Verfahrens zur Biomassebestimmung auf
suspendierten Aufwuchstragern und regelmaflige Beprobung der betriebenen
Versuchsanlagen

e die Charakterisierung verschiedener Tragermaterialien hinsichtlich ihrer
tatsachlich verfligbaren Aufwuchsflachen und

e die Entwicklung einer mikroskopischen Methode zur Verfolgung der
Biofilmbildung und —morphologie auf Aufwuchstragern.

Die mit Hilfe dieser Methoden gewonnenen Erkenntnisse sollen abschlieRend in eine
begriindete Auswahl von gut geeigneten Tragermaterialien flir die Deammonifikation
einflielRen.

2.2.3 Mikroskopische Vermessung der Biofilmmorphologie

Herstellerseitig sind in der Regel nur Angaben Uber die Gesamtoberflache des
Tragermaterials verfigbar, die sich auf die Oberfliche pro Schiittvolumen (m2 m™)
beziehen. Diese Information ist fur die effektive Oberflache, d.h. den Anteil des
Tragermaterials, der tatsachlich von einem Biofilm bewachsen wird, meist nicht sinnvoll.

Insbesondere die Auflenseiten der Kunststoffkdrper zeigen — vermutlich aufgrund von
Scherkraften und der mechanischen Beanspruchung durch kollidierende Teilchen — oft
keine Biofilmbildung.

Fir jedes eingesetzte Tragermaterial ist daher einmalig an frischen, noch unbewachsenen
Aufwuchstréagern eine Vermessung der tatsachlich vorhandenen Oberflachen
vorzunehmen.

Das Vorgehen wird hier beispielhaft anhand des Materials ,BIOLOX-10“ beschrieben. Es
ist aus PE/PP-Regranulat (Recyclingkunststoff) oder aus reinem PE in schwarz oder
farblos mit einer Dichte von 0,95 g cm™ lieferbar. Die Gesamtoberflache betragt 640 m? je
m? Schiittvolumen bei einem Gewicht von 180 kg m™.

Die einzelnen Aufwuchskoérper sind von zylindrischer Form (Lange 10 mm, Durchmesser
Uber alles ca. 12 mm), mit sternartigen ,Auswichsen“ und einem innen liegenden
Mittelsteg, entsprechend der schematischen Darstellung in Abbildung 8. Mikroskopische
und Binokular-Aufnahmen finden sich in 3.1.1.

Die mikroskopische Vermessung wurde mit Hilfe von Dinnschnitten der Aufwuchstrager
an einem Phasenkontrastmikroskop bei 160-facher Vergréflerung durchgefiihrt. Die
Langenmessung erfolgte mittels verschiedener Funktionen einer Bildanalyse-Software
(Lucia G, Nikon). Sie ermdglicht unter dem mit einer Videokamera an einen PC
angeschlossenen Mikroskop das exakte und reproduzierbare Bestimmen von Strecken.
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Abbildung 8: Schematischer Querschnitt durch einen PE-Aufwuchstrager (Beispiel:

BIOLOX-10, Rauschert Verfahrenstechnik)

Die Aufgliederung eines Oberflachenabschnittes in verschiedene mikroskopisch zu

vermessende Bereiche ist exemplarisch in Abbildung 9 dargestellt.

2166
1077
540 |
Mikrpskopisches
1000 pm ?ggjggg?l\?ergréﬁerung:
Abbildung 9: Beispiel far mikroskopische Oberflachenvermessung

Aufwuchstragers

eines
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Fur das dargestellte Beispiel ergab sich aus der mikroskopischen Vermessung ein
Verhaltnis von innerer Oberfliche zu Gesamtoberflaiche entsprechend folgender
Berechnung:

Uaugen =8 *AB + 8 *BC = 69,51 mm

Uinnen = 7,822 * T+ 2 * 7,822 =40,22 mm => Ainen = 35 % von Agesamt

Somit ergibt sich fir die anzunehmende effektive Oberflache, auf der eine Biofilmbildung
erfolgen kann, ein Wert von 35 % der Gesamtoberflache des Aufwuchstragers, also ca.
224 m2 m™. Diese Annahme ist jedoch im tatsachlichen Betrieb zu tiberpriifen.

Grundsatzlich ist davon auszugehen, dass eine Biofilmbildung auf dem Aufwuchstrager
nicht gleichmafig erfolgt. Auch kann sich die Schnelligkeit der Besiedlung und das
Dickenwachstum des Biofilms an verschiedenen Stellen unterschiedlich darstellen.
MalRgeblich  daflr sind besonders mechanische Einwirkungen und die
Stromungsverhaltnisse im Versuchsreaktor, die in einem turbulent durchmischten System
kaum abschatzbar sind.

Es wurden daher verschiedene ,Strukturhabitate® des Aufwuchstragers definiert, an
denen in regelmaligen Abstanden Untersuchungen erfolgten. Dabei wurden einerseits
Positionen an der Innen- und an der AulRenoberflache berticksichtigt, andererseits wurden
verschiedene Stellen ausgewahlt, die der unterschiedlichen mechanischen und
Stromungsexposition Rechnung tragen sollten (Abbildung 10).

1000 pm

D Mikroskopisches Gesichtsfeld
160-fache Vergroflierung
970 x 710 um

Abbildung 10: Auswahl von Gesichtsfeldern fur die mikroskopische Untersuchung des
Bewuchsverhaltens eines Aufwuchstragers
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Aus den Versuchsreaktoren wurden in regelmaRigen Abstanden, meist einmal
wodchentlich, jeweils drei Aufwuchstrager entnommen. Von jedem Aufwuchstrager wurden
mehrere Schnitte angefertigt und diese im wasserbedeckten Zustand bei 160-facher
Vergroferung untersucht.

Fir jede der in Abbildung 10 dargestellten Positionen wurde mit Hilfe der Bildanalyse-
Software

e der Bedeckungsgrad in % (Anteil der von Biofilm bedeckten Trageroberflache an
der Gesamtoberflache des Tragers im Gesichtsfeld) und

e die Biofilmdicke in um.
bestimmt.

Auf jedem Aufwuchstrager wurde jede Position mindestens dreimal, jeweils an
unterschiedlicher Stelle, begutachtet. Die Angabe des Bedeckungsgrades und der
Biofilmdicke erfolgte als Mittelwert der Einzelmessungen.

2.2.4 Bestimmung der Biofilmbiomasse

Eine herkdmmliche Bestimmung der Trockensubstanz durch Filtration und Wagung, wie
sie bei belebten Schlammen durchgefihrt wird, ist bei Biofilmsystemen nicht moéglich. Aus
diesem Grund wurde eine Methode entwickelt, um die Trockensubstanz von Moving-Bed-
Aufwuchstragern trotzdem mit geringem Aufwand zu ermitteln. Dabei wurde nach
folgendem Schema vorgegangen (hier am Beispiel des Materials ,EvU-Perl®, vgl. 4.3):

1. Einmalige Ermittlung der durchschnittlichen Anzahl frischer, unbewachsener
Aufwuchstrager fur ein bestimmtes Schittvolumen. Hier sind mehrere Zahlungen
mit unterschiedlichen Volumina durchzufiihren, um das minimale Schittvolumen
zu erhalten, in dem statistisch zuverlassig bei jeder Probenahme die gleiche
Anzahl Aufwuchstrager enthalten ist. Im Fall der ,EvU-Perls® erwies sich ein
Volumen von 50 ml ausreichend zur Abmessung von 84 +/- 1 Pellets
(entsprechend einem Fehler von 1,2 %). Das zuverlassige Probevolumen muss fur
jeden Aufwuchstragertyp neu bestimmt werden.

2. Entnahme von 50 ml (Schuttvolumen) Aufwuchstrager nach jedem Versuch aus
dem zu beprobenden Reaktor. Dabei ist auf sehr gute Durchmischung zu achten,
da sich unterschiedlich bewachsene Aufwuchstrager mit unterschiedlicher
Geschwindigkeit absetzen.

3. Trocknen der Aufwuchstrager in einem grofieren Glasgefall (100 ml oder 250 ml
Becherglas) bei 105 °C mindestens 5 Stunden oder bei 50 °C 24 Stunden. Im
Zweifelsfall sollte die niedrigere Temperatur bevorzugt werden, wenn nicht durch
Vorversuche mit unbewachsenem Tragermaterial sichergestellt werden kann, dass
der Kunststoff durch mehrmaliges Erwarmen auf 105 °C kein Gewicht verliert.
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4. Abkuhlen der Aufwuchstrager im Exikator und Auswiegen der ,vollen* Trager bei
Zimmertemperatur.

5. Aufflllen der Aufwuchstrager im Glasgefald auf 80 ml mit H;Og4est und Ablsung
des Biofilms mit Hilfe eines Ultraschallgerates fur 3 Minuten. Hier eingesetzt wurde
ein Labordesintegrationsgerat (SONIFIER 250, Fa. BRANSON). Es ist aber auch
die Verwendung z. B. eines Ultraschall-Reinigungsbades maéglich. Anschlief3end
die abgeloste Biomasse durch wiederholte Spulschritte entfernen.

6. Bei sehr fest anhaftenden Beldgen oder nicht optisch vollstandig ablésbaren
Biofilmen ist ergénzend eine Lyse uber Nacht in 3 M NaOH mdéglich.

7. Trocknen der gesauberten Aufwuchstrager bei 105°C mindestens 5 Stunden (bzw.
24 h bei 50 °C), Abkuhlen im Exikator und erneutes Auswiegen. Durch
Differenzbildung erhalt man die Trockensubstanz der abgel6sten Biomasse
bezogen auf das beprobte Schittvolumen. AnschlielRend kann eine Umrechnung
auf das Reaktorvolumen erfolgen (bei bekanntem Fillungsgrad des Reaktors)
oder auf die spezifische Trageroberflache.

Ist auch der Anteil der organischen Trockensubstanz (oTS) an der Gesamt-TS von
Interesse, wird bei Schritt 5 die abgeltste Biomasse nicht verworfen, sondern 2 h bei
105 °C getrocknet und nach dem Abklhlen ausgewogen. Anschliefend wird der
Gluhverlust nach 2 h bei 560 °C bestimmt. Da diese Angabe in % erfolgt, kann sie
unabhangig von der tatsachlich eingesetzten Menge Biomasse auf die Biofilm-TS
bezogen werden.

Es muss ausdricklich darauf hingewiesen werden, dass die Bestimmung der Biofilm-TS
nur durch Differenzbildung des Aufwuchstragergewichtes vor und nach Ablésen der
Biomasse bestimmt werden darf. Ein Vergleich mit ,neuwertigen®, einmal ausgewogenen
Aufwuchstragern liefert aus zwei Grinden unzuverlassige Ergebnisse: Zum einen ist das
Gewicht verschiedener Produktionschargen nicht immer konstant, zum anderen sind die
Aufwuchstrager im Reaktor einem leichten mechanischen Abrieb unterworfen. Besonders
nach langerem Betrieb ist also allein aus mechanischen Grinden ein Gewichtsverlust
gegenuber fabrikneuem Material gegeben.
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2.3 Teilreaktion Nitritation: Einflussfaktoren in Systemen mit
suspendierter Biomasse

2.3.1 Begriindung des Arbeitsschrittes

Die Modellvorstellung zur Deammonifikation (Helmer-Madhok et al., 2002) geht von einem
reinen Biofilmprozess aus. Die aerobe Oxidation von Ammonium zu Nitrit findet demnach
in den aufleren, mit geldéstem Saurstoff versorgten Biofilmschichten statt. Der zweite
Teilschritt, die anaerobe Oxidation von Ammonium zu N, mit Nitrit als Elektronenakzeptor,
ist auf sauerstofffreie Verhaltnisse angewiesen und erfolgt demnach in tieferen
Biofilmschichten, in denen kein O, mehr vorliegt.

Dieses Modell hat sich in vorangegangenen Arbeiten in zahlreichen Experimenten
bestatigen lassen. Die Biofilme, an denen der Charakter der Deammonifikation als
Kombination von zwei mikrobiellen Stoffwechselleistungen in einem Biofilmsystem
nachgewiesen wurde, entstammten Versuchsanlagen, die mehrstufig bzw. kaskadiert mit
mehreren, hintereinander geschalteten Reaktoren betrieben worden waren, oder
groldtechnischen Scheibentauchkoérperanlagen, in denen Pfropfenstromung vorlag
(Hippen, 2001).

Fur die im Rahmen dieses Vorhabens angestrebte technische Umsetzung der
Deammonifikation in einem einstufigen moving bed-Verfahren ergeben sich jedoch
abweichende Bedingungen. Die zu Grunde liegenden Zusammenhange wurden aus den
ersten (nicht erfolgreichen) Anreicherungsversuchen geschlossen, die in im Ergebnisteil
unter 3.1 dargelegt sind und die wie folgt umrissen werden kénnen:

e Ein einstufiges, nicht kaskadiertes Verfahren entspricht aus einer kinetischen
Betrachtungsweise einem volldurchmischten Reaktor ohne Biomassertickfliihrung
(Chemostat). D.h. fir das Wachstum nicht immobilisierter Organismen ist die
Verdinnungsrate (entsprechend dem Kehrwert der hydraulischen Aufenthaltszeit)
entscheidend;

e In einem Chemostaten ist die Konzentration des wachstumslimitierenden
Substrates nahe Null. Frei suspendierte Zellen haben gegentber in einem Biofilm
immobilisierten Zellen einen wesentlich geringeren Diffusionswiderstand
bezlglich ihres Substrates. Zellen im Biofilm erhalten daher eine grundsatzlich
schlechtere Substratversorgung.

Anhand von gangigen kinetischen Parametern (maximale Wachstumsrate aerober
Ammoniumoxidierer, Temperaturfaktoren) |4t sich abschatzen, dass ein Wachstum
dieser Organismen unter den genannten Bedingungen auch suspendiert erfolgen kann.
Der Reaktor entspricht insoweit einem Chemostaten, in dem die Durchfluf3rate unterhalb
eines kritischen Wertes (kritische Verdinnungsrate/Auswaschpunkt) die Wachstumsrate
der Organismen bestimmt. Aus den unter 3.1 dargestellten Ergebnissen ergaben sich
bereits Hinweise, dass das Wachstum suspendierter Biomasse zu einem erheblichen Teill
zur gesamten Nitritbildung in einem Moving bed-Reaktor beitragen kann.
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In diesem Fall ist das Wachstum der Biofilme jedoch streng limitiert. Es wurde daher
vermutet, dass das Wachstum eines aktiven, O, verbrauchenden Biofilms erst mdglich ist,
wenn keine Konkurrenz zu suspendierten Organismen mehr besteht.

Es war daher zu ermitteln, welche hydraulische Aufenthaltszeit nicht Uberschritten werden
darf, um ein Auswaschen suspendierter Organismen noch zu gewahrleisten.

Es ergeben sich jedoch auch weitere Fragestellungen, die fir den Gesamtprozess kritisch
sein konnen. Als wichtigste ist zu nennen, dass eine Bildung von Nitrat verhindert werden
muss, da dieses flr die anaerobe Ammoniumoxidation nicht verwertbar ist.

2.3.2 Ziele des Arbeitsschrittes

e Grundsatzliche Klarung der Nitritierbarkeit von hoch ammoniumbelasteten
Filtratwassern in Durchflureaktoren ohne Biomasserickfiihrung

e Aufschluss Uber die Kinetik der Nitritation in der suspendierten Phase
e Ermittlung erzielbarer Umsatzleistungen

e Klarung des Einflusses von Temperatur und Ox-Konzentration auf die minimal
erforderliche hydraulische Aufenthaltszeit

Bestimmung der maRRgeblichen Faktoren zur Vermeidung einer Nitratbildung

Klarung des Einflusses der Verdinnungs- bzw. Ausschwemmrate auf die Nitrit-
und Nitratbildung mittels zusatzlicher Biomassertckflihrung

2.3.3 Versuchsanlagen und Untersuchungsprogramm

Die Versuchsanlagen zur Untersuchung der Nitritation in der suspendierten Phase
bestanden aus je einem Reaktor mit einem Volumen von 7 bzw. 10 |. Die O,-
Konzentration wurde Uber eine Sonde gemessen und konnte Uber ein Steuergerat
zwischen 0,5 und 5,0 mg/l geregelt werden (Abbildung 11).

Die Reaktoren waren Uber Umlaufthermostaten im Bereich zwischen 10 und 30 °C
konstant temperierbar.

In einem weiteren Schritt wurden zwei gleichartige Reaktoren mit Sedimentationsbecken
und einer Biomasserlckfiihrung ausgestattet. Mit diesem Aufbau sollte untersucht
werden, wie gro3 der Einfluss der Ausschwemmrate suspendiert wachsender
Organismen auf die Nitritbildung ist (Abbildung 12).
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Abbildung 11: Laborversuchsanlagen zur Untersuchung der Einflussgréfien Sauerstoff-
konzentration, Temperatur und Saurekapazitdt auf die Nitritation
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Abbildung 12: Variierte Laborversuchsanlage mit Nachklarbecken und Biomasse-
rickflihrung (,Rucklaufreaktor)

Nach Animpfung mit nitrifizierendem Belebtschlamm wurde die Anlage kontinuierlich mit
Filtratwasser beschickt. Ein Biomasserlckhalt erfolgte nicht. Durch tagliche Beprobung
und Analyse der Parameter NH4-N, NO>-N und NO;-N sowie der Feststoffkonzentration im
Reaktor (zunachst als TS, spater als AFS) wurden die N-Umsetzungen volumetrisch und
bezogen auf die vorhandene Biomasse bestimmt. Aus den gemessenen Werten lie? sich
in Verbindung mit der jeweils eingestellten Verdiinnungsrate (Tageszulaufmenge bezogen
auf das Reaktorvolumen) die aktuelle Umsatzrate der Organismen unter den jeweiligen
Betriebsbedingungen (Variation der Temperatur bzw. der O ,-Konzentration) ermitteln.

Kurzzeitig wurde in einem Reaktor die Saurekapazitdt durch Zugabe von
Natriumhydrogenkarbonat zum Zulauf im molaren Verhaltnis HCO3;/NH,-N = 2
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angehoben, um eine Limitierung der Umsatzrate durch das Puffervermdégen des
Abwassers zu Uberprifen.

Eine Regelung des pH-Wertes erfolgte nicht, da unter anderem Uberpruft werden sollte,
welcher Anteil des im Filtratwasser enthaltenen Ammoniums aufgrund der im Abwasser
vorhandenen Saurekapazitat zu Nitrit umzusetzen ist. Die wichtigsten Betriebsdaten sind
in Tabelle 8 zusammengefasst.

Tabelle 8: Kenndaten der kontinuierlichen Versuchsanlage zur Nitritation

Parameter Einheit Reaktor 1

Zulauf Filtratwasser KA Hannover-Gimmerwald
Impfschlamm KA Hannover-Herrenhausen
Gesamtvolumen Reaktor [1 12,5

Arbeitsvolumen Reaktor [ 10
Tageszulaufmenge Qq [I7d] 25-75

Hydraulische Aufenthaltszeit [d] 1,3-4

Temperatur [°C] 30

0,-Konzentration [mg/1] 0,5-5,0

In einem weiterem Versuchsanlagenbetrieb wurde der Einfluss der Temperatur und der
Biomasseruckfiihrung auf die Nitritation untersucht werden. Dabei wurden vier
Laborreaktoren parallel betrieben, zwei von ihnen waren an Nachklarbecken zur
Biomasseruckflinrung angeschlossen. Bei den anderen beiden Reaktoren kam wiederum
das Prinzip des Durchflussreaktors zum Einsatz.

Auch in dieser Versuchsanlage wurden alle Reaktoren mit Belebtschlamm aus der
kommunalen Klaranlage Hannover-Herrenhausen gefiillt. Als Zulauf flr die Versuchs-
anlage fand Filtratwasser aus der Faulschlammentwasserung der Klaranlage
Glmmerwald Verwendung.

Zur Untersuchung des Temperatureinflusses wurde das Abwasser unverdinnt eingesetzt.
In einer abschlieRenden Versuchsphase erfolgte jedoch eine Verdinnung, um den
Einfluss der NHj;-Konzentration in Form einer mdoglichen ,Ammoniakhemmung®
abzuschatzen.

In Tabelle 9 wund Tabelle 10 sind die Kenndaten und die untersuchten
Betriebseinstellungen zusammengestellt. Alle Versuchsvarianten wurden an beiden
Reaktortypen, mit und ohne Biomasseriickhalt, durchgefihrt.
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Tabelle 9: Kenndaten der Versuchsanlage

Parameter Einheit  Ruicklaufreaktor 1 u. 2  Durchflussreaktor 1 u.2
Zulauf Filtratwasser: KA Hannover-Gimmerwald
Impfschlamm KA Hannover-Herrenhausen
Gesamtvolumen Reaktor (1 7,0

Arbeitsvolumen Reaktor [1 5,6

Tageszulaufmenge Qq [1d™" 1,1-34 1,4-8,6
Hydraulische Aufenthaltszeit [d] 51-0,16 4 —-0,65
Temperatur [°C] 15-30

O,-Konzentration [mg 1] 5,0

Tabelle 10: Versuchsprogramm

Reaktortyp Temperatur Filtratwasser
Rucklaufr. / Durchflussr. 15°C GUmmerwald unverdunnt
Rucklaufr. / Durchflussr. 20 °C GUmmerwald unverdunnt
Rucklaufr. / Durchflussr. 25°C GUmmerwald unverdunnt
Rucklaufr. / Durchflussr. 30 °C GUmmerwald unverdunnt
Rucklaufr. / Durchflussr. 30 °C Glmmerwald 1:4

Eine pH-Steuerung der Reaktoren erfolgte ebenfalls nicht. Taglich wurden die
Stickstoffparameter (NH4-N, NO,-N und NO3-N) ermittelt. Drei mal wochentlich erfolgte die
Protein- und TS-Bestimmung.

Fur eine weitergehende Beurteilung der Biomasse in der Reaktoren wurden am Ende
jeder Versuchsreihe Sauerstoffzehrungsmessungen mit den Schldammen durchgefihrt.
Die verbrauchte O,-Menge beschreibt dabei die Fahigkeit der Bakteriensuspension zum
zeitabhangigen Stoffumsatz. Durch Steigerung der eingesetzten Substratkonzentration
konnte die maximale Stoffumsatzrate r.x ermittelt werden.
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2.4 Teilreaktion Anaerobe Ammoniumoxidation: Anreicherung im SBR

2.41 Begrundung des Arbeitsschrittes

Die anaerobe Ammoniumoxidation stellt im Deammonifikationsprozess den zweiten
wichtigen  Teilschritt dar. Die verantwortlichen Mikroorganismen (anaerobe
Ammoniumoxidierer) zeigten unter Laborbedingungen eine sehr geringe Wachstumsrate
im Vergleich zu anderen Bakteriengruppen, die bisher in der Abwasserreinigung genutzt
wurden (Generationszeiten von 9 — 11 Tagen in kunstlichem Medium). Voraussetzung fur
eine technische Nutzung der Deammonifikation ist aber, die anaerobe
Ammoniumoxidation innerhalb einer fur Anwendungsverhaltnisse akzeptablen Zeitspanne
etablieren zu kénnen.

Die Wachstumsrate der anaeroben Ammoniumoxidierer ist entscheidend fur die
Anreicherungszeit dieser mikrobiellen Stoffwechselleistung. Unter realen Bedingungen
wird die maximale Wachstumsrate jedoch selten erreicht. Fur die Beurteilung aller
folgenden Versuchsergebnisse ist die Kenntnis der unter den Bedingungen des fir die
Organismen verfigbaren Substrates (= Abwassers) erreichbaren Wachstumsrate
notwendig, da neben der Abwasserqualitdt zusatzlich noch prozessbedingte Faktoren
hinzukommen, die Einfluss auf die tatsachliche Anreicherungszeit haben kénnen.

Fir die Bestimmung der Wachstumsrate extrem langsam wachsender Organismen aus
Mischbiozénosen kommen hergebrachte Verfahren wie Batchversuche mit niedriger
Biomassekonzentration nicht in Betracht, die z.B. erfolgreich fir entsprechende
Untersuchungen an Nitrifikanten eingesetzt worden sind. Bewahrt hat sich hingegen ein
Fed-Batch-System, wie es mit einem Sequencing Batch Reactor (SBR) vergleichsweise
einfach im Labormalstab verfugbar ist. Mit einem SBR lassen sich auch Uber langere
Versuchszeitraume nicht-limitierte = Wachstumsbedingungen flir die  anaeroben
Ammoniumoxidierer realisieren.

Weitgehend unbekannt sind noch die verfahrenstechnischen Voraussetzungen und
Betriebsstrategien, mit denen diese Organismen in abwassertechnischen Reaktoren in
anwendungsbezogen angemessenen Zeitraumen angereichert werden kénnen. Es ist von
entscheidender Bedeutung, die Rahmenbedingungen zu kennen, die eine Anreicherung
von Anammox-Organismen de novo erlauben. Bisher in Abwasserreinigungsanlagen
gefundene Anammox-Organismen sind entweder durch Zufall entdeckt worden, ohne
dass die zu ihrer Anreicherung notwendigen Bedingungen gezielt bereitgestellt worden
sind, oder die Untersuchungen fanden unter Laborbedingungen statt, die nicht auf die
Anwendungspraxis Ubertragbar sind (z.B. Nutzung synthetischen Abwassers).

2.4.2 Ziele des Arbeitsschrittes

Die Ziele dieses Arbeitsschrittes gliederten sich in zwei Teile:

1. war die maximale Wachstumsrate anaerober Ammoniumoxidierer mit Filtratwasser als
NH4-N-Quelle zu bestimmen, da davon ausgegangen werden muss, dass das



Dj (QlH Arbeitsschritte und Methoden 35

Wachstum dieser Organismen in realem Abwasser geringer ausféallt als unter
idealisierten Laborbedingungen.

2. Ziel dieses Arbeitsschrittes war die Anreicherung anaerober Ammoniumoxidierer,
ohne bereits mit entsprechenden Organismen anzuimpfen. Daraus sollte sich die
Definition hinreichender Anreicherungsbedingungen fir Anammox-Organismen
ergeben sowie eine realistische Einschatzung der dafir notwendigen Zeitraume.

2.4.3 Aufbau der Versuchsanlage und Betriebsstrategie

2.4.3.1 Erste Abschéatzung der Wachstumsrate anaerober
Ammoniumoxidierer mit Filtratwasser als Substrat

Die SBR-Versuchsanlage bestand aus einem temperierten und mit niedriger Drehzahl
geriuhrten Laborfermenter von 10 | Volumen. Die Biomasse zur Animpfung wurde dem
deammonifizierenden Scheibentauchkérper der Sickerwasserreinigungsanlage der
Zentralen Milldeponie Mechernich entnommen. Der STK-Biofilm wurde vor Zugabe in
den SBR durch Passieren eines Siebes schonend homogenisiert. Als primares Substrat
(NH4-N-Quelle) wurde mit Leitungswasser verdunntes Filtratwasser aus der anaeroben
Schlammbehandlung der kommunalen Klaranlage Hannover-Gimmerwald eingesetzt.
Das fir die anaerobe Ammoniumoxidation als Elektronenakzeptor wichtige Nitrit wurde in
Form einer konzentrierten NaNO,-Lésung zugegeben. Zulauf und Ablauf des SBRs
wurden Uber eine programmierbare Zeitschaltung gesteuert. Um einen Sauerstoffeintrag
in den Reaktor zu verhindern, wurde, ebenfalls zeitgesteuert, mehrmals pro SBR-Zyklus
mit technischem Stickstoff begast (Abbildung 13).

Programmierbare
Zeitschaltung

Ablauf
Zulauf

— Dy,

_@_ NO,-N-Lésung

.....

Leccccccccccccca==

Temperierung

Abbildung 13: Schematischer Aufbau der SBR-Laborversuchanlage zur Bestimmung der
Wachstumsrate der anaeroben Ammoniumoxidierer
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Die wichtigsten Kenndaten der SBR-Versuchsanlage sind in Tabelle 11
zusammengefasst.

Uber die gesamte Betriebszeit von 140 Tagen wurde nur eine einzige Betriebsstrategie
verfolgt (Tabelle 12): Das Filtratwasser wurde stoRartig gemeinsam mit einer nicht
hemmenden Menge von NO,-N-Losung zugegeben. Anschlielend wurde der
Reaktorinhalt nur langsam gerthrt. Nach jeweils zwei Stunden und bei Zyklusbeginn
erfolgte eine kurzzeitige N,-Begasung. Die Dauer von lediglich sechs Stunden pro Zyklus
ermdglichte die Aufnahme von Umsatzraten innerhalb eines Zyklus’ und die
Gesamtbilanzierung der geldsten Stickstoffverbindungen.

Tabelle 11: Kenndaten der SBR-Versuchanlage

Parameter Einheit
Zulauf Filtratwasser KA Hannover-Gimmerwald
NO,-N-Lésung
Impfschlamm Homogenisierter Biofilm des
deammonifizierenden STKs der ZM
Mechernich
Gesamtvolumen Reaktor [ 12,5
Arbeitsvolumen Reaktor [1 10,0
Zyklusdauer [h:min] 6:00
Zulauf-/Ablaufvoumen je Zyklus [ 6,0
Hydraulische Aufenthaltszeit [d] 2,5
Temperatur [°C] 28
pH 8,0
Tabelle 12: SBR-Phasenabfolge
Phase 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Dauer 00:01 00:01 01:58 00:01 01:59 00:01 0144 00:14 00:01
[h:min]
Zulauf
N,-Spullung
Rihren
Absetzen

Ablauf




Dj (QlH Arbeitsschritte und Methoden 37

Die Umsatzraten der gelosten N-Verbindungen wurden ein- bis zweimal wochentlich
aufgenommen.

2.4.3.2 De novo-Anreicherung von anaeroben Ammoniumoxidierern

Die Versuchsanlage zur Anreicherung anaerober Ammoniumoxidierer bestand aus zwei
parallel betriebenen Reaktoren mit je 10 | Arbeitsvolumen. SBR 1 wurde angeimft mit
Biofilm aus der deammonifizierenden Scheibentauchkérperanlage der Sickerwasser-
reinigungsanlage der Zentralen Milldeponie Mechernich. SBR 2 wurde lediglich mit
Belebtschlamm aus der Klaranlage Hannover-Herrenhausen und UASB-Pellets befiillt.
Beide Reaktoren wurden mit Filtratwasser (NH4-N-Quelle) aus Gummerwald
diskontinuierlich  beschickt. Das flir die anaerobe Ammoniumoxidation als
Elektronenakzeptor wichtige Nitrit wurde in Form einer konzentrierten Natriumnitritidsung
in den Zulauf zugegeben.

Zulauf und Ablauf der SBRs wurden Uber eine programmierbare Zeitschaltung gesteuert.
Der Aufbau der Anlagen entsprach dem Schema in Abbildung 13, allerdings wurde statt
mit N, mit einer Mischung aus Argon und CO, begast.

Die wichtigsten Kenndaten der SBR-Versuchsanlage sind in Tabelle 13
zusammengefasst.

Tabelle 13: Kenndaten der SBR-Versuchsanlage

Parameter Einheit SBR 1 SBR 2

Zulauf Filtratwasser KA Hannover-Giimmerwald,
NO.>-N-Lésung

Schlamm 1,5 kg Biofilm des 2 | Belebtschlamm der
deammonifizierenden KA Hannover-
STKs der ZM Herrenhausen und
Mechernich 2 | UASB Pellets

Gesamtvolumen Reaktor [ 12,5

Arbeitsvolumen Reaktor [ 10

Zyklusdauer [h] 12-6

Zulauf-/Ablaufvolumen je Zyklus [1 1,0

Hydraulische Aufenthaltszeit [d] 5-25

Temperatur [°C] 30

pH - 7,1-8,1

Zu Beginn der Versuchsreihe wurde eine Zyklusdauer von 12 Stunden gewahlt. Nach
kurzer Beflllung folgte eine lange Reaktionszeit, in der der SBR-Inhalt weiterhin gerlhrt
und zusatzlich im Zweistundenrhythmus begast wurde. Kurz vor Zyklusende erfolgte
noch eine Absetzphase, ehe dann mit dem Ablauf ein Liter Schlammwasser abgezogen
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wurde, welches in ein Uberlaufgefal strémte. Aus diesem GefaR wurde taglich eine Probe
entnommen, um die Stickstoffparameter NH4-N, NO,-N und NO3-N zu ermitteln.

Die folgende Tabelle 14 zeigt die erste Zyklusstrategie der beiden Reaktoren. Die Phasen
4 und 5 wurden pro Zyklus 4 mal wiederholt.

Tabelle 14: Phasenfolge der SBR-Zyklusstrategie 1

Phase 1 2 3 4 5 12 13 14 15

Dauer [h:min] 00:01 00.01 01:58 00:01 01:59 00:01 01:44 00:14 00:01

Zulauf

ArCO, -Spllung
Rihren
Absetzen

Ablauf

Ab dem 168. (SBR 1) bzw. 203. (SBR 2) Betriebstag (der SBR 2 wurde 35 Tage vorher in
Betrieb genommen) trat die vereinfachte zweite Betriebsstrategie (Tabelle 15) in Kraft.
Der Zyklus wurde hier auf 6 Stunden verkirzt. So war es moglich genaue Aussagen uber
Abnahmeraten eines ganzen Zyklus zu erhalten. Eine ArCO, Spulung erfolgte hier nicht
mehr, da sich in den SBRs ein anoxisches Milieu dauerhaft einstellte.

Tabelle 15: Phasenabfolge der SBR-Zyklusstrategie 2

Phase 1 2 3 4
Dauer [h:min] 00:01 05:44 00:14 00:01
Zulauf

Ruhren

Absetzen

Ablauf
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2.5 Biofilme: Einflussfaktoren auf Wachstum und Aktivitat in moving-bed-
Systemen

2.5.1 Begriindung des Arbeitsschrittes

In der ersten Projektphase war eine  moving-bed-Versuchsanlage zur
Filtratwasserbehandlung mit dem Ziel der Anreicherung deammonifizierender Biofilme
betrieben worden (s. Kap. 2.1). Im Ergebnis (Kap. 3.1) wurde eine Biozdnose etabliert, die
unter niedrigen Os-Konzentrationen in der Lage war, effektiv Nitrit zu produzieren. Eine
zeitweise auftretende Nitratbildung liel3 sich durch Erhéhung des pH-Wertes oder durch
Kombination von héherer NH,;-N-Belastung und verringerter O,-Konzentration vermeiden.

Die Entwicklung des Biofilms auf den Aufwuchstragern wurde mikroskopisch verfolgt. Es
zeigte sich, dass eine vollstandige Besiedelung der mechanisch nicht exponierten
Aufwuchstrageroberflache sehr schnell erfolgte, hingegen bendtigte das Dickenwachstum
der Biofilme eine Zeit von mehreren Monaten, bis eine Plateauphase erreicht war.

Zum Ende des Versuchsbetriebes zeigte sich, dass der Uberwiegende Anteil der
Umsatzleistung von frei suspendierten Organismen getragen wurde und nur zum geringen
Teil von den Biofilmen im Reaktor. Parallel dazu durchgefiihrte Untersuchungen an reinen
Durchfluf3reaktoren ohne Aufwuchstrager zeigten, dass unter den Bedingungen der
eingesetzten Abwasserqualitat (Filtratwasser aus der Schlammentwasserung der
Klaranlage Hannover-Gimmerwald) bei erhdéhten Temperaturen um 30 °C auch bei
hydraulischen Aufenthaltszeiten von < 1 Tag Wachstum suspendierter Organismen nach
dem Chemostat-Prinzip moglich ist. Als limitierendes ,Substrat® fungiert die
Saurekapazitat.

Aufbauend auf diesen Ergebnissen wurde an einer Laborversuchsanlage der Einfluss der
hydraulischen Aufenthaltszeit auf die Bildung und Aktivitat aerob Ammonium oxidierender
Biofilme untersucht. Nachgewiesen werden sollte die Annahme, dass aktive, wachsende
Biofilme nur dann entstehen kénnen, wenn auf Grund der hohen Verdiinnungsrate keine
Substratkonkurrenz zu suspendierten Organismen mehr besteht. Diese Biofilme sind
jedoch Voraussetzung dafir, dass sich in ihnen unter O,-Limitierung anaerobe
Ammoniumoxidierer in anoxischen Bereichen ansiedeln kénnen.

Zum zweiten erscheint die Unterdrickung der Nitratbildung durch kinstliche Erhéhung
des pH-Wertes nicht als zielfiihrend. Sie beruht letztlich auf der Vorstellung der
Verschiebung des Gleichgewichtes NH,"/NH; zur Seite des freien Ammoniaks, was eine
~Ammoniak-Hemmung“ der Nitritoxidierer bewirken soll (Hippen, 2001). In einer
funktionierenden Deammonifikationsstufe wird die Konzentration an NH,4-N jedoch gering
sein, was die Moglichkeiten, NH3 durch pH-Verschiebungen zu erzeugen, begrenzt.

Mit Limitierung der O,-Konzentration sollte eine Hemmung der Nitritoxidation in einem
Biofilmsystem jedoch ebenfalls mdglich sein, da bei stdchiometrischem Ubergewicht von
NH4-N Uber O, eine Konkurrenz zwischen Ammonium- und Nitritoxidierern um den
begrenzt verfigbaren Sauerstoff entsteht (Wiesmann, 1994). Biofilme beginstigen diese
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Situation dadurch, dass in Ihnen der Stofftransport weit starker als in suspendierten
Kulturen limitierend ist.

Insofern wird die Annahme getroffen, dass jeder Biofilm-Flachenbelastung mit NH4-N eine
,O2-Flachenbelastung” zuzuordnen ist, bei der ein O,-Mangel entsteht.

2.5.2 Ziele des Arbeitsschrittes

e Ermittlung des Einflusses der hydraulischen Aufenthaltszeit auf Wachstum und
Aktivitat von aerob Ammonium oxidierenden Biofilmen

e Erprobung der O,-Limitierung zur Kontrolle und Verhinderung der Nitritoxidation
bei verschiedenen NH,-N-Belastungen

2.5.3 Versuchsanlage und Untersuchungsprogramm

Die Versuchsanlage bestand aus zwei parallel betriebenen Reaktoren mit je 50 |
Volumen. Als Aufwuchsmaterial wurden Trager vom Typ BIOFLOW-9 eingesetzt. Die
Animpfung der Versuchsanlage erfolgte mit nitrifizierendem Belebtschlamm der KA
Hannover-Herrenhausen und die Beschickung mit Filtratwasser aus der
Schlammentwasserung der Klaranlage Hannover-Gimmerwald. Die O,-Konzentration
wurde Uber die Bellftungsrate mittels Nadelventilen und DurchfluBmesser eingestellt.
Eine pH-Regulation erfolgte auf Grund der bisherigen Erfahrungen, dass die
Saurekapazitat im eingesetzten Filtratwasser den oxidierbaren Anteil des Ammoniums im
Zulauf auf ca. 50 % begrenzt, nicht.

Sauerstoffkonzentration, pH-Wert und Redoxpotential wurden jedoch kontinuierlich
gemessen und aufgezeichnet. Die Reaktortemperatur war auf 30 °C geregelt. Eine
schematische Darstellung der Versuchsanlage ist in der folgenden Abbildung 14 zu
sehen.



ialih

Arbeitsschritte und Methoden 41
Reaktor 1(1-2d Reaktor 2(0,5 d Aufenthaltszeit)
Aufenthaltszeit)
Zulauf —J Zulauf —J
> L M > Luft
12001 h-t 10-12001 h-1
e > ¥ >
= Ablauf - Ablauf
1 ;l
Programmierbare Programmierbare
Steuerung Steuerung
1ahme BUS -Modul/
PC-
Schnittstelle
| H
. . MeRBwertspeicherung
Abbildung 14: Schematische Darstellung der Laborversuchanlage ohne

Biomassertckfihrung

In der nachfolgenden Tabelle 16 sind die wichtigsten Auslegungsdaten der Anlage

zusammengefalt.

Tabelle 16: Kenndaten der moving-bed-Versuchanlage (Reaktoren 1 und 2)

Parameter Einheit Reaktor 1 Reaktor 2
Zulauf Filtratwasser KA Hannover-Gimmerwald
Impfschlamm Kommunale KA HannoverHerrenhausen
Gesamtvolumen Reaktor [1 65 65
Arbeitsvolumen Reaktor (1 50 50
Tageszulaufmenge [1 25-75 100
Hydraulische Aufenthaltszeit [d] 2,0-0,67 0,5
Temperatur [°C] 30 30
Luftmenge [h™] 800 - 500 800-12,5
pH ungeregelt ungeregelt
Aufwuchstrager BIOFLOW-9 BIOFLOW-9
Volumetrischer Fullungsgrad 30 % 30 %

Nach einer 53 tagigen Einfahrphase gliederte sich der Betrieb der Versuchsanlage in drei
Versuchsphasen mit jeweils unterschiedlichen Ammoniumkonzentrationen im Zulauf (s.
Tabelle 17). In der ersten Versuchsphase (1) wurden im Zulauf 200 mg/l NH4-N
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eingestellt, in der zweiten Phase (2) 400 mg/l und in der letzten Versuchsphase (3) 300
mg/l NH4-N.

Aufgrund unterschiedlicher Fragestellungen wurden die Reaktoren 1 und 2 auf
verschiedene Weise betrieben. Reaktor 1 wurde von Anfang an mit einer niedrigeren
Zulaufrate gefahren, um beobachten zu kénnen, ob sich aus der héheren Aufenthaltszeit
des Wassers ein bevorzugtes Wachstum der Biomasse in suspendierter Form ergibt.
Reaktor 2 wurde Uber die gesamte Versuchsdauer mit einer konstanten Zulaufrate von
100 I/d gefahren. Uber Veranderung der Beliiftungsmenge sollte in diesem Reaktor der
Einfluss der Sauerstoffkonzentration auf die Nitrifikation im Biofilm untersucht werden.
Dabei wurde vor allem die These verfolgt, dass sich die Nitratation durch Einstellung
niedriger Sauerstoffkonzentrationen unterdriicken lasst.

Tabelle 17: Betriebsphasen der Versuchsanlage (Reaktor 1 und 2)

NH4-N
Betriebstag ~ Zulaufkonz. Reaktor 1 Reaktor 2
(mg(l) Bellftung Zulauf Bellftung Zulauf
(I/n) (I/d) (I/n) (I/d)
1-53 200 800 25 800 100
(1) 200 800 Schrittweise Schrittweise 100
54- 133 Erh6hung von  Reduzierung
25 auf 50 I/d. von 800 auf
12,5 1/h, dann
schrittweise
Erhéhung auf
400 I/h
(2) 400 500 Neubefiillung Schrittweise 100
134-173 und erneute Reduzierung
Einfahrphase von 400 auf 50
bei konstant 25 I/h, dann
I/d schrittweise
Erhéhung auf
800 I/h
(3) 300 500 Schrittweise Schrittweise 100
174- 197 Erhéhung von  Reduzierung
25 auf 75 I/d. von 800 auf 50
I/h

Analytisch wurden taglich die Stickstoffparameter NH4-N, NO2>-N und NO3-N im Zulauf und
im Reaktor erfalt. O,-Konzentration, pH-Wert und Redoxpotential wurden mit Sonden
gemessen und aufgezeichnet. Zweimal wéchentlich wurden zudem TKN, CSB und die
Saurekapazitat bestimmt.

Auf dem Tragermaterial wurde einmal wochentlich die TS und oTS des Biofilms bestimmt.
Alle ein bis zwei Wochen wurden zudem Schnitte der Aufwuchstrager hergestellt, um
mikroskopisch das Biofilmwachstum zu bestimmen.



Dj (QlH Arbeitsschritte und Methoden 43

2.6 Halbtechnische Versuche auf der KA Osnabriick-Eversburg

2.6.1 Begrundung des Arbeitsschrittes

Ziel des Gesamtvorhabens war eine Realisierung der Deammonifikation als separate
biologische Stufe zur Filtratwasserbehandlung auf der Klaranlage Osnabriick-Eversburg.
Entscheidend fir den Nachweis der Funktionsfahigkeit des Verfahrens war eine
Erprobung im halbtechnischen Mal}stab unter den Bedingungen der Klaranlage und der
spezifischen Abwasserqualitat.

Da zu Betriebsbeginn der Versuchsanlage nicht absehbar war, welches Verfahren besser
fur die Bedingungen der KA Osnabriick geeignet ist, wurden die beiden parallelen
Strallen unterschiedlich betrieben. StralRe 1 bestand aus einem moving-bed-Reaktor ohne
Biomasseruckhalt, StralRe 2 wurde zwar als moving-bed-Reaktor, aber mit einem
zusatzlichen Absetzbecken zur Schlammruckfuhrung betrieben.

2.6.2 Ziele des Arbeitsschrittes

e Aufbau und Inbetriebnahme einer halbtechnischen Versuchsanlage auf der KA
Osnabriick-Eversburg

e Ermittlung von Betriebsstrategien unter Bericksichtigung der spezifischen
Abwasserqualitat

¢ Anreicherung deammonifizierender Biomasse

2.6.3 Versuchsanlage und Untersuchungsprogramm

Auf dem Gelande der KA Osnabriick wurde eine in einem transportablen Container
untergebrachte halbtechnische Versuchsanlage aufgestellt. Der Container war fur fast alle
im Rahmen des Vorhabens anfallenden Arbeiten autark: Er verfligte Uber einen
Laborarbeitsplatz fir die vor Ort vorzunehmende Analytik sowie Moglichkeiten zur
Probenkonservierung und Lagerung. Er musste lediglich an die Wasserver- und —
entsorgung der Klaranlage angeschlossen werden.

Standort des Containers war im Gegensatz zur urspringlichen Planung nicht die
Ruckseite der Schlammlagerhalle der KA Osnabriick, sondern eine Seite der ,alten
Belebung®, die eine Zeit lang nach Erweiterung der Klaranlage nicht mehr in Betrieb war,
jetzt allerdings als Speicherbecken zur VergleichmaRigung des Filtratwassers genutzt
wird.

Uber eine fiillstandgesteuerte Pumpe wurde regelméRig Filtratwasser aus dem Speicher
der Klaranlage in einen Vorlagebehalter innerhalb des Containers gefordert, aus dem
dann die Anlage beschickt wurde.

In Abbildung 15 ist die halbtechnische Versuchsanlage dargestellt.
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Abbildung 15: Schematischer Aufbau der halbtechnischen Versuchsanlage

Die Versuchsanlage bestand aus zwei parallelen Reaktoren a 1 m® Volumen mit je einem
Sedimentationsbecken. Durch Teilung der Stral’e 1 wurde sie mit zwei hintereinander
geschalteten Durchlaufbecken a 0,5 m?® betrieben, wahrend Stralle 2 mit Becken 3/4
einstufig mit nachgeschaltetem Absetzbecken lief.

Jeder Reaktor war mit zwei Ruhrmotoren zur Durchmischung der Aufwuchstrager auch
bei abgestellter Bellftung versehen. Die Bellftung erfolgte grobblasig Uber gelochte
Rohre in den Becken. Die Beliifterelemente waren so eingebaut, dass spater auch mittels
vorbereiteter Anschlul3stiicke feinblasige Bellfter (Gummimembran- oder Silikonbelifter,
als Rohr- oder Tellerelement) eingesetzt werden konnten, ohne den Anlagenbetrieb zu
unterbrechen. Die Luftzufuhr erfolgte Gber zwei lastabhangig zuschaltbare Verdichter und
konnte entweder manuell oder automatisch in Abhangigkeit frei definierbarer MeRwerte
Uber Magnetventile geschaltet werden.

In jedem Reaktor waren Melfihler und —sonden flr die Parameter Temperatur,
Leitfahigkeit, pH-Wert, Redoxpotential und O, installiert. Die MeRwerte wurden
kontinuierlich aufgenommen und an eine speicherprogrammierbare Steuerung (SPS)
abgeleitet. Die Bedienung der SPS erfolgte Uber die Nutzeroberflache eines PCs, der mit
der Leitwarte der KA Osnabrick vernetzt war.

Die Anlage wurde mit UberschuRschlamm der Klaranlage Osnabriick angeimpft und ging
Mitte Februar 2003 folgendermal3en in Betrieb:

Ablauf
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StraBe 1:

Becken 2: Dauerhaft beluftet, DurchfluBreaktor mit Aufwuchstragern (Fullungsgrad 30 %).
Ziel: Wachstum eines nitrifizierenden Biofilms (NO,-N-Bildung), spater Schaffung
anoxischer Zonen durch Reduzierung der O,-Konzentration

Becken 1: Unbellftet, Durchflureaktor mit Aufwuchstragern (Fullungsgrad 30 %). Ziel:
Langfristig anaerobe Ammoniumoxidation im Biofilm; vorher bei stabiler Nitritation in
Becken 2 Initiierung einer Biofilmbildung durch voribergehende Dosierung einer C-
Quelle.

Strafe 2:

Becken 3/4: Aufwuchstrager (Flllungsgrad 30 %) wie in Strale 1, aber zusatzlich
Biomasseruckhalt tGber Nachklarbecken mit Schlammrickfihrung. Zeitliche Entkopplung
von aeroben Phasen (Beluftung zur Nitritbildung) und anoxischen Phasen (NH4-N und
NO,-N vorhanden, kein geléster Sauerstoff) zur Anreicherung anaerober
Ammoniumoxidierer.

Das Analysenprogramm beinhaltete taglich die Messung der anorganischen N-Parameter
im Zulauf und in allen Becken. Zweimal wochentlich wurden CSB, PO 4-P, Saurekapazitat
und TKN bestimmt. Die Biofilmparameter (TS, oTS, Mikroskopie) wurden einmal pro
Woche ermittelt.
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3 Ergebnisse

3.1 Erste Anreicherungsversuche im moving-bed-Verfahren

3.1.1 Entwicklung des Biofilms

Die mikroskopischen Bilder zeigten, dass sich sehr schnell ein Biofilm entwickelte. Die
Mikroorganismen wuchsen bevorzugt im geschutzten Innenraum, wo sie schnell einen
dinnen Biofilm bildeten. Auf der AuRRenseite war nur anfangs zwischen den Lamellen
etwas Biomasse, die aber nach etwa 2 Monaten Betriebsdauer wieder abnahm. Auf den
Lamellen selbst wuchs kein Biofilm.

120

100 vy vy 7\
3 80 -
°; —l—R1 auRen
5 60 —&—R1 innen
g —l—R2 aullen
S —A—R2innen
m 40 -

20

1 15 29 43 57 71 85 99 113 127 141 155 169 183 197 211 225
Betriebsdauer [Tage]

Abbildung 16: Bedeckungsgrad der Aufwuchstrager mit Biofilm

Abbildung 16 zeigt den prozentualen Bedeckungsgrad der Aufwuchstrager im Verlauf der
Besiedelung. In Reaktor 1 waren nach 29 Tagen 90 % der inneren Oberflache mit
Biomasse bedeckt. Auf der Auldenseite waren nur maximal 38 % der Flache mit Biofilm
bewachsen (Messung am 57. Betriebstag), nach dieser Messung nahm die Biomasse
wieder ab.

In Reaktor 2 wuchs der Biofilm geringfligig schneller, schon nach 15 Tagen waren 90 %
der inneren Oberflache bedeckt. Auf der Aulenseite waren wahrend der ersten zwei
Monate etwa 40 % bedeckt, danach nahm die Biomasse deutlich ab.

In der folgenden Abbildung 17 wird die Zunahme der Biofiimdicke wahrend der 225
Versuchstage dargestellt.
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Abbildung 17: Dicke der Biofilme auf den Aufwuchstragern

In Reaktor 1 fand im Innenbereich im ersten Monat ein anndhernd logarithmisches
Wachstum statt. Vom 29. bis 155. Tag nahm der Biofilm im Durchschnitt 2,2 ym d™' an
Dicke zu und blieb danach bei einer Schichtdicke von etwa 340 ym konstant.

In Reaktor 2 wuchs der Biofilm schneller und dicker. Im Innenbereich bildete sich
innerhalb von 15 Tagen eine Schicht von etwa 50 um Dicke, die dann im Durchschnitt um
3,5 ym d”' zunahm, bis nach etwa 190 Tagen ein Plateau bei einer Dicke von 640 um
erreicht wurde. Auf3en wurde der Film maximal 67 ym dick (Messung am 50. Betriebstag).
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3.1.2 Messung des Biomassewachstums

Die Messungen der TS zeigten ein stetiges Wachstum der Biomasse. Dabei blieb die
Menge an suspendierter TS relativ konstant, wahrend der Biofilm auf den
Aufwuchstragern zunahm (Abbildung 18).

°
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°
@

0,0
25 40 55 70 85 100 115 130 145 160 175 190 205 220 235 250 25 40 55 70 85 100 115 130 145 160 175 190 205 220 235 250
Betriebsdauer [Tage] Betriebsdauer [Tage]

Abbildung 18: Trockensubstanz (TS und oTS) In Reaktor 1 (links) und 2 (rechts)

In Reaktor 1 stieg die Gesamt-TS bis zum 205. Betriebstag auf 1,1 g/l an. Dies entspricht
einer durchschnittlichen Zunahme von 0,005 gTS/d. Ab diesem Zeitpunkt nahm die TS im
Biofilm stark zu und stieg innerhalb von drei Wochen auf tGber 2 g/l. Damit lag die
Zunahme bei durchschnittlich 0,048 gTS/d und war fast zehnmal so schnell wie im ersten
Zeitraum. Gleichzeitig nahm die suspendierte Biomasse etwas ab. Dies war auch
unmittelbar im Reaktor sichtbar, wo das Medium ab diesem Zeitpunkt deutlich klarer
wurde. Die oTS nahm nur leicht zu. Mit dem Anstieg der Biofilm-TS sank allerdings der
prozentuale Anteil von Uber 60 auf 31 %.

In Reaktor 2 stieg die TS wahrend der ersten 205 Tage relativ konstant auf 1,55 g/I. Die
Entwicklung war hier etwas schneller als im ersten Reaktor, die durchschnittliche
Zunahme betrug 0,008 gTS/d. Danach nahm auch hier die TS schneller zu. Innerhalb von
drei Wochen stieg sie auf 2,5 g/l, bei einem durchschnittichen Wachstum von
0,045 gTS/d. Die Entwicklung der oTS verlief ahnlich der in Reaktor 1. Die Biomasse im
Reaktor nahm zwar langsam zu, aber nicht in dem Male, in dem die TS anstieg. Dadurch
sank der prozentuale Anteil im Zeitraum vom 135. bis zum 226. Tag von 59 auf 30 % ab.

3.1.3 Stickstoffverbindungen im Zu- und Ablauf der Reaktoren

Zu den taglichen Untersuchungen gehdrte die Messung der Stickstoffparameter im Zulauf
(NH4-N) und Ablauf (NH4-N, NO2>-N und NO3-N). Anhand dieser Konzentrationen lie3en
sich die Stickstoffumsetzungen im Reaktor ermitteln.

Im Zulauf waren durchschnittlich 420 mg/l CSB enthalten. Davon wurden im Schnitt 7 %
abgebaut. Der CSB des Filtratwassers war also, wie bei diesen Wassern meistens,
nahezu innert.
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Zu- und Ablaufkonzentrationen Reaktor 1

Abbildung 19 und Abbildung 20zeigen die Zu- und Ablaufkonzentrationen des Reaktor 1

in den Phasen | — VII.

Abbildung 19:
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Zu- und Ablaufkonzentrationen Reaktor 1, Phasen | -V
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Abbildung 20: Zu- und Ablaufkonzentrationen Reaktor 1, Phasen V - VII
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Phase I:

Phase II:

Phase llI:

Phase IV:

In der ersten Phase (1. — 30. Tag) sollte eine mdglichst schnelle Besiedlung
mit Ammoniumoxidierern erfolgen, um eine stabile Nitritation zu etablieren.
Bereits nach 8 Tagen begann die Nitrit-Konzentration im Ablauf zu steigen.
Ab dem 16. Tag wurde Uber die Halfte des zugefihrten Ammoniums und
ab dem 25. Betriebstag die gesamte Menge umgesetzt. Dabei wurde
ausschlieBlich Nitrit gebildet.

Der Reaktor wurde anfangs kontinuierlich mit Zulauf beschickt, wobei die
Zulaufmenge bei 24 |/d lag. Die Beluftung lief wahrend dieser Phase
kontinuierlich und lag im Durchschnitt bei 3,6 mg/I.

In der zweiten Phase (31. — 71. Tag) wurde weiterhin das gesamte im
Zulauf vorhandene Ammonium zu Nitrit oxidiert. Dieser Zustand hielt 20
Tage an, dann begannen Nitrit-Oxidierer einen Teil des Nitrits zu Nitrat zu
oxidieren. Dadurch stieg im Ablauf die Nitrat-Konzentration langsam auf
maximal 116 mg NO;-N/I an, wahrend die Nitrit-Konzentration abnahm. Mit
dem Anstieg der Nitrat-Konzentration fand keine vollstandige Nitritation
mehr statt, so dass fir kurze Zeit Ammonium mit einer Konzentration von
bis zu 49 mg NH;-N/I im Ablauf messbar war.

In dieser Phase erfolgte die Umstellung auf den SBR-Betrieb mit
intermittierendem Zulauf (je 3 | am Anfang und nach der Halfte des
Zyklus’). Es wurde kontinuierlich beluftet, wobei die
Sauerstoffkonzentration durchschnittlich bei 3,4 mg/l lag.

Da fur die ANAMMOX-Reaktion der anaeroben Ammoniumoxidierer Nitrit
bereitgestellt werden sollte, war die weitere Oxidation zu Nitrat
unerwinscht. In der dritten Phase (72. — 86. Tag) sollten deshalb die Nitrit-
Oxidierer durch Erhdéhen der Durchflussrate auf 40 I/d ausgewaschen
werden. Schon eine Woche nach der Umstellung lag die Nitrat-
Konzentration im Ablauf wieder bei nur 3 mg NO;-N/I. Im weiteren Verlauf
sank sie auf unter 1 mg/l, womit die Aktivitat von Nitrit-Oxidierern vernach-
lassigbar wurde. Durch das grofiere Durchflussvolumen erhdhte sich auch
die in den Reaktor eingebrachte N-Fracht. Diese Ammoniummenge konnte
nur noch zur Halfte umgesetzt werden, so dass Ammonium und Nitrit nach
vier Tagen beide etwa in einer Konzentration von 200 mg/I vorlagen.

Um eine Anhaufung von Ammonium im Reaktor zu verhindern, wurde der
Zulauf in zwei Schiben zugegeben (siehe Phase Il), so dass immer schon
ein Teil umgesetzt war, bevor der nachste kam. Obwohl der zweite Reaktor
den gesamten Zulauf auf einmal erhielt, zeigten sich hier keine anderen
Umsatzleistungen. Die derzeitigen Konzentrationen im ersten Reaktor
wirkten sich also nicht hemmend auf den Stoffwechsel aus. Da die
Zulaufkonzentration nicht weiter angehoben werden sollte, was zu einer
Akkumulation von Ammonium hatte fuhren kdnnen, wurde dieser Reaktor
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auch umgestellt auf einmaligen Zulauf pro Zyklus. Die Umstellung erfolgte
am 87. Betriebstag und hatte keine Auswirkungen auf die Umsatzleistung
(Phase IV: 87. — 95. Tag).

Phase V: In Phase V (96. — 172. Tag) wurde die Sauerstoffkonzentration auf 0,7
mg/l gesenkt. Da der Biofilm inzwischen eine Dicke von mehr als 160 ym
hatte, sollte damit die Entstehung anoxischer Zonen ermdglicht werden.
Die Umstellung hatte keine Auswirkungen auf die Umsatzleistungen. Das
zugefihrte Ammonium wurde weiterhin etwa zur Halfte zu Nitrit umgesetzt,
so dass beides mit einer Konzentration von ungefahr 200 mg/l vorlag.
Durch einen Pumpendefekt am 117. Betriebstag erhdhte sich die Nitrit-
Konzentration im Reaktor kurzzeitig auf uber 250 mg/l. Das Nitrit wurde
aber schnell wieder ausgewaschen, so dass nach einer Woche wieder das
1:1-Verhaltnis hergestellt war. Ab dem 128. Betriebstag sank die Nitrit-
Konzentration auf etwa 100 mg NO,-N/I ab, stieg aber ab dem 138. Tag
wieder auf ungefahr 250 mg/l an. In dieser Zeit wurden keine Anderungen
an den Betriebsparametern vorgenommen, die derartige Schwankungen in
der Umsatzleistung verursacht haben kdnnten.

Phase VI: Um die Konzentration im Reaktor zu senken, wurde in dieser Phase (173. —
216. Tag) die Sauerstoffkonzentration noch weiter auf 0,4 mg O,/I gesenkt.
Bereits am 170. Betriebstag wurden bei der wochentlichen Zyklusmessung
die Konzentrationen im Reaktor durch Austausch von Medium verdunnt.
Dadurch wurde vor allem die Nitrit-Konzentration gesenkt, die danach auch
nicht wieder dber 100 mg/l anstieg. Die Ammonium-Konzentration erhdhte
sich dementsprechend auf 250 — 300 mg NH4-N/I. Ab dem 211. Tag sank
die Umsatzleistung geringfligig ab und die Nitritkonzentration reduzierte
sich auf unter 40 mg NO,-N/I.

Phase VII:  Anaerobe Ammoniumoxidierer benétigen fur ihren Stoffwechsel Ammonium
und Nitrit in einem ungefdhren 1:1-Verhaltnis. Um dieses wieder
einzustellen, wurde in Phase VII (217. — 284. Tag) die Ammonium-
Konzentration im Zulauf auf 250 mg NH4-N/I gesenkt. Durch die Umstellung
verringerte  sich  die  Konzentration im Reaktor auf etwa
150 mg NH4N/I. Gleichzeitig stiegen auch die Umsatzleistungen der
aeroben Ammoniumoxidierer wieder etwas an.

Zu- und Ablaufkonzentrationen Reaktor 2

Der Reaktor 2 wurde unter den selben Bedingungen wie Reaktor 1 in Betrieb genommen,
wobei sich seine Betriebsdauer in neun Phasen gliederte. Abbildung 21 und Abbildung 22
zeigen die Zu- und Ablaufkonzentrationen des Reaktor 2 in den Phasen | — IX.



ialih

Ergebnisse

53

‘ [INH4-N Zulauf —@=Sauerstoff =—#&=NH4-N Ablauf —=NO2-N Ablauf NO3-N Ablauf
600 Phase | Phase Il 9.0
8,0
500 =
o
= - 7.0 E
Z M o c
> 400 - - 160 &
E A 1 . ®
o r'<~ h'\ | 5,0 =
o N S
2 300 | I
©
= 4,0
c X
o b
N 200 1 130 g
S [4
X 12,0 3
100 - I >
U | L 1,0
’"I ”
0 1 7 <t st 0,0
1 6 11 16 21 26 31 36 41 46
600 9,0
Phase Il Phase lll Phase IV
180 _
500 =a1
= r7.0 g
z c
E,4007_A _ nn - o Mn n r6.0 .8
£ oy i i g
- by ¥y 50 &
2 300 { I g
® ! L c
5 N 40 §
s . I I £
N 200 | N ] W[ I 30 o
c M 5l -
S 1 [
X \.\ F.’ i il 12,0 g
100 4 k U“;
’ mﬂ L10
»
0 45T AL ‘||‘||‘||‘“‘“""'"“""“‘ Gt AT
51 56 61 66 71 76 81 86 91 96
600 9,0
Phase IV Phase V Phase VI
L 8,0
500 4 Pumpe defekt E
—_ l L7.0 g‘
5 - £
> 400 nnAm - i L60 5
E ' - B e 1 g [ 3
c L 5,0 ‘E
£ T THNL 1L 40 S
c AT \. x
g N gl il £
e 200 { o Nl =~ P L 3,0 2
N ’ i s g
M L 2,0 %
100 | ’ S
\\ [ 1,0
T | I
O e oy i 7 i e i e e R 0,0
101 106 111 116 121 126 131 136 141 146
Abbildung 21: Zu- und Ablaufkonzentrationen Reaktor 2, Phasen | -VI
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Abbildung 22: Zu- und Ablaufkonzentrationen Reaktor 2, Phasen VI - IX
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Phase I:

Phase II:

Phase llI:

Phase IV:

Phase V:

Phase VI:

Phase VII:

Wie im ersten Reaktor sollte sich in der ersten Phase (1. — 30. Tag) ein
Biofilm mit aeroben Ammoniumoxidierern auf den Aufwuchstrager bilden.
Nach 11 Tagen begann die Nitrit-Bildung, nach 23 Tagen wurde das
Ammonium komplett zu Nitrit umgesetzt. Wahrend dieser Phase lag die
durchschnittliche Sauerstoffkonzentration im Reaktor bei 6,4 mg/l und die
Zulaufmenge betrug 24 I/d.

In der Phase Il (31. — 66. Tag) wurde das gesamte zugefihrte Ammonium
weiterhin zu Nitrit oxidiert. Ab dem 57. Betriebstag stieg aber die Nitrat-
Konzentration auf bis zu 120 mg NO;-N/I an. Dadurch sank die Nitrit-
Konzentration auf unter 200 mg NO,-N/I ab. In dieser zweiten Phase wurde
der Reaktor auf SBR-Betrieb umgestellt und die durchschnittliche
Sauerstoffkonzentration lag bei 3,5 mg/I.

Um die Nitritoxidierer auszuwaschen, wurde in Phase Il (67. — 86. Tag) die
Durchflussrate auf 40 I/d erhéht. Dadurch nahm die Nitrat-Konzentration
langsam ab. Am 92. Betriebstag waren weniger als 3 mg NO3-N/I im Ablauf
zu messen. Die grolkere Menge Ammonium konnte nicht mehr komplett
umgesetzt werden, so dass es sich im Reaktor anreicherte. Etwa eine
Woche nach Umstellung stellte sich kurzzeitig ein stabiler Zustand mit etwa
200 mg/I Nitrit und 150 mg/l Ammonium ein.

Um die Bildung anoxischer Bereiche im Biofilm zu foérdern, wurde die
Sauerstoffkonzentration auf 0,7 mg/l gesenkt (Phase IV, 87. — 121. Tag).
Durch die Umstellung wurde weniger Ammonium umgesetzt, so dass die
Konzentration im Reaktor auf etwa 250 mg NH,-N/I stieg, wahrend die
Nitrit-Konzentration auf ungefahr 130 mg/l sank. Durch den Ausfall der
Pumpe fir einen Zyklus am 117. Betriebstag stieg auch in diesem Reaktor
die Nitrit-Konzentration kurz auf Gber 200 mg/l an. Diese wurde ebenfalls
schnell ausgewaschen.

In Phase V sollte untersucht werden, ob die Umsatzleistung der aeroben
Ammoniumoxidierer im Biofilm durch hohere Sauerstoffkonzentrationen
noch gesteigert werden kann. Im Zeitraum vom 122. bis zum 142. fiel
jedoch die Sauerstoffsteuerung aus, so dass keine zuverlassigen
Messungen fir eine Auswertung verflgbar sind.

Erst ab dem 143. Tag war eine Erhéhung der Sauerstoffkonzentration auf
1,5 mg/l méglich. Wahrend dieser Phase (143. — 163. Tag) konnte wieder
eine komplette Nitritation erzielt werden.

Um die Nitrit-Bildung zu vermindern, wurde die Sauerstoffkonzentration
anschlieBend wieder auf 0,7 mg/l gesenkt. Dadurch sank die Nitrit-
Konzentration auf etwa 250 mg/l, wahrend sich ungefahr 100 mg/l NH4.N im
Reaktor anreicherten. In dieser Phase (164. — 200. Tag) wurde das
Medium zweimal fur Zyklusmessungen im Reaktor soweit verdinnt, dass
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die Nitrit-Konzentration unter 100 mg NO,-N/I lag. Nach der Messung stellte
sich aber stets wieder das alte Gleichgewicht ein.

Phase VIII:  Da die Nitrit-Konzentration immer noch tber 100 mg NO,-N/I lag, wurde in
dieser Phase (201. — 216. Tag) die Sauerstoffversorgung weiter limitiert
(Zyklus aufgeteilt: 4 h bellftet, 2 h anoxisch). Durch den Verbrauch der
Mikroorganismen sank die Sauerstoff-Konzentration im Medium innerhalb
einer halben Stunde auf unter 0,1 mg/l. Dadurch wurden die anoxischen
Bereiche im Biofilm vergroRert. Gleichzeitig mit der Zyklusumstellung
wurde am 200. Tag noch einmal das Medium verdinnt, wodurch die Nitrit-
Konzentration auf knapp 140 mg NO,-N/I fiel. Im weiteren Verlauf sank sie
auf etwa 50 mg/l, wahrend die Ammonium-Konzentration dementsprechend
auf Uber 300 mg NH4-N/I stieg.

Phase IX: Um das fur die Anammox-Reaktion nétige 1:1-Verhaltnis von Ammonium
und Nitrit einzustellen, wurde ab dem 217. Betriebstag die Ammonium-
Konzentration im Zulauf auf etwa 250 mg NH4-N/I gesenkt. Nach nur vier
Tagen war die Konzentration auf unter 100 mg/l gesunken. Im gleichen
Zeitraum stieg die Nitrit-Konzentration auf den gleichen Wert an. Die
Ammonium-Konzentration schwankte je nach genauer Zulauf-
Konzentration zwischen 100 und 200 mg/l. Am 268. Betriebstag war
aufgrund einer Fehlfunktion die Sauerstoffkonzentration im Reaktor zu
hoch. Dies fuhrte zu einer kurzzeitigen Anreicherung von Nitrit, die aber
wieder ausgewaschen wurde.

3.1.4 N-Umsatzraten und Bilanzierung wahrend der SBR-Zyklen

Nach Umstellung auf SBR-Betrieb wurden einmal pro Woche wahrend eines ganzen
Zyklus die Konzentrationen der Stickstoffverbindungen (NH4-N, NO,-N und NO3-N)
gemessen. Abbildung 23 und Abbildung 24zeigen die einzelnen Ergebnisse der
Zyklusmessungen. Zusatzlich sind zum Vergleich die Ammonium-Umsatzraten
eingetragen, die sich aus den Zu- und Ablaufkonzentrationen errechnen lassen. Die
Werte stimmen weitestgehend Uberein. Tabelle 18 und Tabelle 19 geben die
durchschnittlichen Werte aus den wochentlichen Messungen aufgegliedert nach
Betriebsphasen wieder.
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Abbildung 23: N-Umsatzraten in Reaktor 1
Tabelle 18: Durchschnittliche N-Umsatzraten in den Betriebsphasen, Reaktor 1
Phase 02-Konz. Umsatzraten Umsatzraten
NH.-N NOx-N NH.-N NOx-N
mg/| mg/l h mg/gTS h
1 3,4 -8,5 8,2 -17,3 16,2
1l 2,8 -7.1 8,2 -11,0 12,7
v 2,2 -6,3 7,0 -7,0 7,8
\Y 0,7 -7,6 8,3 94 10,2
VI 0,4 -3,1 2,8 -3,0 2,7
VI 0,4 -1,9 2,0 -1,0 1,0

In Reaktor 1 wurden anfangs im Durchschnitt 17,3 mg NH,-N/gTS h umgesetzt, wobei
15,1 mg Nitrit und 1,1 mg Nitrat gebildet wurden. Die Umsatzraten blieben bezogen auf
das Volumen relativ konstant. Bezieht man die steigende TS-Konzentration jedoch mit
ein, zeigt sich eine Abnahme mit steigender Biomassekonzentration.
Reduzierung der Sauerstoffkonzentration auf 0,4 mg/l am 173. Betriebstag sanken die
Umsatzraten deutlich. Im Durchschnitt wurden nur noch 3,0 mg NH4-N/gTS h umgesetzt.
Mit der geringeren N-Belastung und dem Anstieg der TS ab dem 216. Tag sanken die
Umsatzraten weiter auf jeweils 1 mg N/gTS h.

Nach der
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Abbildung 24: N-Umsatzraten in Reaktor 2

Tabelle 19: Durchschnittliche N-Umsatzraten in den Betriebsphasen, Reaktor 2

Phase O,-Konz. Umsatzraten Umsatzraten
NH,-N NOx-N NH,-N NOx-N
mg/I mg/l h mg/gTS h
Il 5,0 -9,0 7,9 -19,6 16,5
I 3,5 -8,2 8,4 -10,3 10,2
\v 0,7 -5,6 7,0 -6,9 8,4
\ (0,7) -7,0 6,9 -7,0 6,9
Vi 1,5 -10,9 12,9 -7,8 9,2
Vi 0,7 -8,5 8,1 -6,3 6,0
VI 0,7 -6,3 4,4 -3,6 2,6
IX 0,7 -4,6 4,5 -2,0 1,9

Abbildung 24 zeigt, wie die Umsatzraten in Reaktor 2 bezogen auf die TS wahrend der
ersten funf Messungen absinken. Bezogen auf Volumen und Stunde waren die
Ergebnisse aber relativ konstant, nur die Biomasse nahm zu. Durchschnittlich wurden in
diesem Zeitraum vom 31. bis 71. Betriebstag 19,6 mg NH,-N/gTS h verbraucht und
zusammen 16,5 mg NO,-N und NO;-N gebildet. Damit lag der Umsatz geringfiligig tber
dem in Reaktor 1. In der darauffolgenden Zeit nahmen die Umsatzraten weiter ab, mit
Erhéhung der Sauerstoffkonzentration stiegen sie aber wieder deutlich an. In Phase VI mit
1,5 mg/l O, wurden im Schnitt 7,8 mg NH;-N/gTS h umgesetzt und 9,2 mg NO,-N/gTS h
gebildet. Nachdem nicht mehr wahrend des gesamten Zyklus belliftet wurde, sanken die
Werte aber wieder deutlich auf etwa die Halfte ab. Die Reduzierung der
Zulaufkonzentration und der damit einhergehende Zuwachs der TS brachte eine weitere
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Reduktion der Umsatzraten, die dann nur noch bei 2,0 fir NH4-N beziehungsweise 1,9 mg
fir NO2-N lag.

Klare Bilanzdefizite, die auf eine N-Elimination durch anaerobe Ammoniumoxidation
hingedeutet hatten, konnten wahrend der gesamten Betriebszeit unter den eingestellten
Bedingungen nicht festgestellt werden.

3.1.5 Aktivitat der suspendierten und der immobilisierten Biomasse

Da sich in den Reaktoren neben der Biomasse auf den Aufwuchstragern auch stets ein
mehr oder weniger deutliches Wachstum suspendierter Organismen gezeigt hatte, wurde
ein Versuch zur getrennten Aktivitatsbestimmung in Batch-Reaktoren durchgefihrt.

Die Biomassekonzentration bzw. der Anteil Aufwuchstrdger im Medium wurden
entsprechend der Volumenverhaltnisse im Originalreaktor eingesetzt. Aufgenommen
wurden Suspensa und Aufwuchstrager in einem Mineralmedium, in das eine NH,-N-
Konzentration von 50 mg/l vorgelegt wurde. Anschliel’iend wurden tber mehrere Stunden
in beiden Reaktoren die Umsatzraten bei niedriger O»-Konzentration bestimmt (Tabelle
20).

Tabelle 20: N-Umsatzraten im Batch-Versuch, Vergleich zwischen suspendierter und
immobilisierter Biomasse

Biomasse 0O,-Konzentration Umsatzraten
NH,-N NOx-N
mg/| mg/l h mg/l h
Suspendierte TS 0,7 -11,2 11,6
Aufwuchstrager 0,7 -2,1 2,5

Der grofite Anteil des gebildeten Nitrits (ca. 85 %) ging also auf die Aktivitat suspendierter
Organismen zurlick, die sich unter den gegebenen Bedingungen bei einer hydraulischen
Aufenthaltszeit von 1,25 Tagen (40 I/d Zulauf bei 50 | Reaktorvolumen) noch im Reaktor
behaupten konnten, ohne ausgewaschen zu werden.
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3.1.6 Diskussion und Schluffolgerungen

Mit Hilfe von Schnitten der Aufwuchstrager und ihrer mikroskopischen Vermessung liel3en
sich Bedeckungsgrad und Biofilmwachstum zuverlassig verfolgen. Das Biofilmwachstum
erfolgte in reinen Nitritationsreaktoren mit hydraulischen Aufenthaltszeiten > 1 Tag mit
geringer Sauerstoffkonzentration allerdings nur sehr langsam.

Der Uberwiegende Teil der N-Umsetzungen fand zudem in der wassrigen Phase durch
suspendierte Organismen statt, die sich unter den gegebenen Bedingungen (hohe
Substratzufuhr, Temperatur von 28 °C) im System halten konnten. Die Aktivitat der
Biofilme war demzufolge gering. Es gelang daher nicht, in einem Zeitraum > 200 d
anaerobe Ammoniumoxidierer anzureichern.

Zur Vermeidung einer unerwinschten Nitratbildung war eine ,Ammoniakhemmung®
(Anthonisen et al. 1976, Abeling 1994, Hippen 2001) durch Anhebung des pH-Wertes
nicht zuverlassig. Vielmehr flhrte sie zu einer erhéhten Instabilitit des Systems, da
phasenweise das Ammonium vollstandig zu Nitrit bzw. Nitrat umgesetzt wurde, was dem
angestrebten Umsatzverhaltnis der Anammox-Organismen von NH4-N/NO>-N = 1 nicht
entsprach.

Zudem zeigte sich, dass bei hoher NH4-N-Belastung eine Verringerung der O,-Zufuhr
erfolgversprechender war, da hier die Konkurrenzvorteile der aeroben
Ammoniumoxidierer gegentber Nitritoxidierern (Wiesmann, 1994) um den limitierenden
Faktor Sauerstoff genutzt werden konnten.

Die bei Projektbeginn vorliegenden Annahmen (ber Anreicherungsstrategien fir
deammonifizierende Biofilme, namlich

¢ Temperaturen um ca. 30 °C,
e erhohte NH;-Konzentration durch pH-Werte von ca. 8, und
¢ niedrige O,-Konzentration von ca. 0,7 — 1,0 mg/I

erwiesen sich somit als nicht zutreffend, bzw. nicht hinreichend, um gute
Wachstumsbedingungen fiir aerob/anoxische Biofilme zu gewahrleisten.

Die Beobachtung, dass unter diesen Bedingungen ein suspendiertes Wachstum aerober
Ammoniumoxidierer maoglich war, machte eine grundlegende Revision der
Anreicherungsstrategie erforderlich.

Es mussten daher folgende grundlegende Uberlegungen tberprift werden:

e Welche Bedingungen sind technisch  einzuhalten, um  anaerobe
Ammoniumoxidierer anzureichern? Lassen sie sich Uberhaupt innerhalb
praxisrelevanter Zeitrdume etablieren?

o Welche minimale hydraulische Aufenthaltszeit ist einzuhalten, um bei
unterschiedlichen Temperaturen und O»-Konzentrationen ein Auswaschen
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suspendierter Organismen sicherzustellen, um die Substratkonkurrenz zu den
diffusionslimitierten Biofilmorganismen auszuschalten?

e Wie lassen sich geeignete Wachstumsbedingungen fir Biofilme auf
Aufwuchstragern erzeugen, die eine hohe Biomasseaktivitdt und entsprechend
schnelles Wachstum zeigen?

e Wie lasst sich eine Nitritation in Biofilmen gewahrleisten, ohne den pH-Wert
kinstlich anheben zu mussen?

Da zu diesen Fragen noch keinerlei Betriebs- und Praxiserfahrungen vorlagen, mussten
entsprechende Versuchsreihen parallel zur Planung und Inbetriebnahme der
halbtechnischen Versuche auf der KA Osnabrick in Angriff genommen werden.

Im einzelnen wurden untersucht:

e Die Teilreaktion Nitritation mit suspendierter Biomasse und Grenzen des
suspendierten Wachstums (Kap. 3.2),

e die Teilreaktion Anammox: Hinreichende Anreicherungsbedingungen (Kap. 3.3)
und

e die Betriebsstrategie fiur Biofilmwachstum, Nitritbildung im Biofilm und hohe
Aktivitat zur Schaffung anoxischer Zonen (Kap. 3.4).

Im Ergebnis konnte schlieRlich eine zielgerichtete Anreicherung deammonifizierender
Biofilme unter Beschreibung der relevanten Mechanismen erreicht werden.

e Die deammonifizierenden Biofilme wurden in ihrer Leistungsfahigkeit hinsichtlich
der auslegungsrelevanten Parameter charakterisiert (Kap. 3.5).

Eine ausflhrliche Bewertung und Diskussion der beteiligten Mechanismen erfolgt daher
jeweils in den genannten Kapiteln.



Dj@ [H] Ergebnisse 62

3.2 Teilreaktion Nitritation: Einflussfaktoren in Systemen mit
suspendierter Biomasse

3.2.1 Einflussfaktoren: Sauerstoffkonzentration und Saurekapazitat

3.2.1.1 Die Inbetriebnahmephase

Der Reaktor wurde zu Betriebsbeginn mit nitrifizierendem Belebtschlamm der KA
Hannover-Herrenhausen beflllt und mit einer taglichen Zulaufmenge von anfanglich 2,5 |,
spater bis 7,5 | (entsprechend einer hydraulischen Aufenthaltszeit von 4 bzw. 1,3 Tagen)
beschickt. Als Zulauf diente wiederum Filtratwasser mit einer NH4-N-Konzentration von
ca. 1000 mg/l. Ein Biomassertckhalt erfolgte nicht, so dass der anfanglich vorhandene
Schlamm nach und nach ausgewaschen wurde.

Der Reaktor wurden zunachst bei einer Oj-Konzentration von 5 mg/l und einer
Temperatur von 30 °C betrieben. Nach drei Monaten wurde mit der Variation der
Sauerstoffkonzentration begonnen.

Die fehlende Biomassertckfihrung machte sich in einer rasch innerhalb weniger Tage
abfallenden TS-Konzentration bemerkbar. Von urspriinglich 4,5 g/l reduzierte sich die
Biomassekonzentration auf einen wahrend des gesamten Betriebes kaum veranderten
Wert zwischen 80 und 100 mg/l. Die Raumabbauleistung erreichte bereits nach ca. einer
Woche einen anndhernd konstanten Wert zwischen 6 und 8 mg NH4-N/I'h (Abbildung 25).

Raumabbau
[mgNH4-N/(I-h)] TS [g/]
20 5

E—"1Raumabbau TS ‘

1 3 5 7 9 11131517 19 21 23 25 27 29 31
Betriebstag

Abbildung 25: Biomassekonzentration und Raumabbauleistung  wahrend  der
Anfahrphase

Eine gleichmaRige Raumabbauleistung bei stark absinkender Biomassekonzentration
bedeutete gleichzeitig eine starke Erhdhung der spezifischen Aktivitat der Biomasse, die
exponentiell wuchs. Die Nettowachstumsrate der aeroben Ammoniumoxidierer betrug
0,1 1/d.



1AM Ergebnisse 63

Das im Zulauf enthaltene Ammonium wurde bereits nach wenigen Tagen zu 50 % zu Nitrit
umgesetzt; 50 % des Ammoniums verblieben im Ablauf. Die hydraulische Aufenthaltszeit
hatte keinen Einfluss auf den Grad der Ammoniumoxidation. Eine Erhéhung der
Zulaufmenge resultierte sofort in einer Erhéhung der nitrifizierten Fracht. Eine Bildung von
Nitrat konnte nicht beobachtet werden.

Der pH-Wert im Reaktor lag jeweils deutlich unter dem des Zulaufs und pendelte sich auf
einem Wert zwischen 6,9 und 7,2 ein.

3.2.1.2 Einfluss der Sauerstoffkonzentration

Ab dem 98. Betriebstag wurde im Reaktor bei gleichbleibender Temperatur von 30 °C die
O,-Konzentration schrittweise von 5,0 auf 0,5 mg/l O, abgesenkt. Jede
Betriebseinstellung wurde solange aufrecht erhalten, bis sich ein quasi stabiler ( Steady
State) Zustand eingestellt hatte und die Umsatzraten der Biomasse im Reaktor mehrfach
erfasst werden konnten.

Lag das Verhaltnis von Ammonium und Nitrit im Reaktor bei 5,0 und 3,0 mg/l O, noch bei
etwa 1, so nahm bei niedrigeren Sauerstoffkonzentrationen die Ammonium konzentration
wieder zu (Abbildung 26). Insgesamt wurde also bei sinkendem Ox-Angebot weniger
Ammonium zu Nitrit oxidiert. Entsprechend erhdhte sich auch der pH-Wert im Reaktor auf
Grund des geringeren Verbrauchs an Saurekapazitat.
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Abbildung 26: Einfluss der Sauerstoffkonzentration auf die Stickstoffumsetzungen im
Reaktor

Trotz der direkt erkennbaren niedrigeren Umsatz- (und damit auch Wachstums-) rate
wurden die Ammoniumoxidierer jedoch auch bei der niedrigsten O ,-Konzentration trotz
der gleichbleibend hohen Verdinnungsrate (1,3 Tage Aufenthaltszeit) nicht aus dem
System ausgewaschen, die minimal erforderliche Aufenthaltszeit war somit noch nicht
unterschritten.

Auch Nitrat wurde nicht in meRbarem Umfang gebildet. Der in Abbildung 26 erkennbare
Nitrat-Peak um den 150. Betriebstag ist auf Biomassewachstum an den Reaktorwanden
zurlckzufiihren und verschwand, nachdem die Glaswand des Reaktors regelmafig
gereinigt wurde.

In den verschiedenen Betriebsphasen wurden jeweils die tatsachlichen Umsatzraten
(bezogen auf das Reaktorvolumen) als Raumabbauleistung bestimmt. Die Mittelwerte fir
jede Betriebsphase sind in Abbildung 27 aufgetragen.
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Abbildung 27: Einfluss der O,-Konzentration auf die Raumabbauleistung

Der verhaltnismaRig grofRte Unterschied ergibt sich zwischen den Konzentrationen von
2,0 und 1,0 mg /l O,. Bei 0,5 mg/l schlieRlich wurden nur noch ca. 30 % der im Versuch
ermittelten maximalen Raumabbauleistung erreicht.

3.2.1.3 Einfluss der Saurekapazitat

Nach Ende der Einfahrphase und vor Variation der Sauerstoffkonzentration wurden fir
kurze Zeit Versuche zur Rolle der Saurekapazitat durchgefiihrt. Anlal® war der niedrige,
aber stabile pH-Wert im leicht sauren bis neutralen Bereich, der sich im Reaktor
einstellte. Es wurde vermutet, dass die Ammoniumoxidation vor allem durch die begrenzte
Saurekapazitat des Filtratwassers im Verhaltnis zur hohen Ammoniumkonzentration
limitierend fur die Nitritation war.

Dazu wurde der Zulauf des Reaktors mit Natriumhydrogenkarbonat versetzt, so dass das
molare Verhaltnis von NH;-N zu HCOj3 1:2 betrug. Tatsachlich wurde anschlieRend die
zulaufende Ammoniumkonzentration vollstandig zu Nitrit umgesetzt.

Limitierend fiir die Menge oxidierbaren Ammoniums in dem eingesetzten Durchflu3reaktor
war somit die Saurekapazitat.

3.2.2 Einflussfaktor Temperatur

3.2.2.1 Die Inbetriebnahmephase

Alle  Reaktoren wurden mit dem gleichen Belebtschlamm aus der KA Hannover-
Herrenhausen beflillt. Der Zulauf fand vom ersten Tag an mit unverdiinntem Filtratwasser
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aus der KA Gummerwald statt. Die Entwicklung der Stickstoffkomponenten wird in
Abbildung 28 dargestellt.

N - Konz. N - Konz.
" & NH4-N » NO2-N —+—Zulaul-N ——NO3-N —x—pH-Wert pH-Wert on®
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Abbildung 28: Entwicklung der Stickstoffkonzentration und des pH-Wertes in den ersten
50 Tagen, 30 °Cund D ca. 0,5 1/d

Zu Beginn lagen alle Stickstoffwerte nur in geringen Mengen vor, erst nach einigen Tagen
Zulauf erhdhte sich die Ammonium- und Nitratkonzentration im Reaktor, gleichzeitig fiel
der pH-Wert von 7 - 8 (welcher dem des Zulaufs entspricht), auf 6,0. Eine
Nitritanreicherung war in den ersten zwei Wochen nicht erkennbar, der hohe Nitratgehalt
deutet auf eine vollstandige Nitrifikation hin.

Im Durchflussreaktor (Abbildung 28, rechts) blieb die Nitratbildung auf die ersten 10 Tage
beschrankt, ein flieRender Ubergang zur Nitritanreicherung war kaum erkennbar. Bei
Betrachtung des Reaktors mit Biomasserickhalt (Abbildung 28, links) ergibt sich dagegen
ein vollig anderes Bild: Die Nitratbildung war viel langer zu beobachten, ihr Maximum trat
erst am 16. Betriebstag auf. Gleichzeitg war ein allmahlicher Ubergang zur
Nitritanreicherung zu beobachten.

Ab spatestens dem 50. Betriebstag hatte sich ein Steady State in allen Reaktoren
ausgebildet. Das Ammonium- zu Nitritverhaltnis betrug 1:1, Nitratbildung fand nur noch in
Spuren statt.

In der folgenden Tabelle Tabelle 21 wird die Entwicklung der Biomassekonzentration in
den ersten 50 Betriebstagen in allen vier Reaktoren wiedergegeben. Man erkennt eine
deutliche Abnahme der Trockensubstanz, wobei der Biomasseverlust in den beiden
Durchflussreaktoren starker ausgepragt war, aufgrund von Auschwemmeffekten. In den
Reaktoren mit Biomasserlckhalt verlauft die Abnahme der Bakterienkonzentration
dagegen zeitverzogert ab. Es kommt also in der Anlaufphase der Reaktoren zu einer
unterschiedlichen Schlammbelastung durch die gleiche Zulaufkonzentration. Hierin kénnte
eine Erklarung fir die langer andauernde Nitratbildung in den Ricklaufreaktoren zu sehen
sein.
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Tabelle 21: Entwicklung der Trockensubstanz in der Anlaufphase der Reaktoren

Betriebstag Rucklauf 1 Rucklauf 2 Durchfluss 1 Durchfluss 2
TS g/l TS g/l TS g/l TS g/l
1 4,3 4,3 4,3 4,3
34 1,02 1,84 0,4 0,28
41 - - 0,3 0,19
49 0,73 1,21 0,4 0,21

3.2.2.2 Einfluss der Temperatur

Reaktoren ohne Biomasseriickhalt (Durchflussreaktor)

In Abbildung 29 ist die Verdlnnungsrate dargestellt, die bei der entsprechenden
Temperatur maximal moglich war, ohne die Biomasse auszuwaschen. Aus den
Bedingungen des FlielRgleichgewichts im Durchflussreaktor ergibt sich, dass die
Biomasse bei der grotmdéglichen Verdinnungsrate auch ihr maximales Wachstum p ax
erreicht. Beide Zahlenwerte sind also in diesem Fall identisch. Die ermittelten Daten
zeigen eine lineare Abhangigkeit der Wachstumsrate von der Betriebstemperatur. Die bei
15 °C ermittelte Wachstumsrate von 0,25 1/d entspricht dabei einer Verdopplungszeit von
ca. 2,8 Tagen. Mit jeder dargestellten Erhéhung der Temperatur um 5 °C steigt auch die
Wachstumsrate um ca. 0,4 1/d an. Bei 30 °C erreicht sie einen Wert von 1,54 1/d, dies
entspricht einer Reduzierung der Verdopplungszeit auf etwa 11 Stunden.
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Abbildung 29: Maximale Verdiinnungsrate (= maximale Wachstumsrate der Biomasse)
in Abhangigkeit von der Reaktortemperatur

In Tabelle Tabelle 22 wird die durchschnittliche Biomasseproduktion in Abhangigkeit von
der Temperatur dargestellt. Die Produktionsrate nimmt mit steigender Temperatur zu, sie
ist flir den TS-Bezug am hoéchsten, gefolgt vom oTS-Gehalt. Umgerechnet auf die
Proteinkonzentration fallt sie am geringsten aus.

Tabelle 22: Durchschnittliche Biomasseproduktion in Abhangigkeit von der Temperatur

Temperatur Biomasseproduktion

°C mg TS/l h mg oTS/I h mg Protein/l h

15 1,7 0,9 0,3
Reaktor 1

20 4,0 2,8 0,8

25 16,4 13,2 2,2
Reaktor 2

30 24,2 16,6 3,7

Die Abbildung 30 stellt die bei unterschiedlichen Temperaturen erzielten Stoffumsatze
dar. Eine hohere Reaktortemperatur auflerte sich in einer Steigerung der Umsatzrate.
Wahrend diese zwischen 15 und 20 °C bzw. 25 und 30 °C deutlicher ausgepragt war,
bewirkte der Schritt von 20 auf 25 °C nur eine minimale Steigerung. Eine direkte
Abhangigkeit konnte nicht festgestellt werden. Um Fehler durch die Art der
Biomassebestimmung auszuklammern, wurde deshalb auch die Raumabbauleistung
berechnet und dargestellt. Zwischen 20 und 30 °C zeigte sich eine lineare Zunahme der
Raumabbauleistung. Eine Erhéhung der Temperatur um 5 °C ging mit einer Steigerung
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der Raumabbauleistung um 8 mg NH4-N/I h einher. Die Steigerung von 15 auf 20 °C fiel
dagegen nur halb so grof3 aus.

Eine nennenswerte Nitratbildung wahrend der einzelnen Versuchsphasen konnte nicht
festgestellt werden.

I NH4-N Umsatzrate CINO2-N Bildungsrate Raumabbauleistung
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Abbildung 30: Ammoniumumsatzrate, Nitritbildungsrate und Raumabbauleistung der
Biomasse in Abhangigkeit von der Reaktortemperatur, Durchflussreaktor

Reaktoren mit Biomasseriickhalt (Riicklaufreaktor)

Bei Betrachtung des gleichen Sachverhaltes flr die Reaktoren mit Biomasserickhalt
(Abbildung 31) scheint die Umsatzrate zwar zwischen 15 und 20 °C anzusteigen, zeigte
aber im weiteren Vergleich bis 30 °C keine nennenswerte Veranderung mehr. Auch in
diesem Fall erfolgte daher zusatzlich eine Berechnung und Angabe der
Raumabbauleistung. Die Unterschiede zwischen den Temperaturbereichen fallen sofort
ins Auge, eine Erhéhung der Temperatur von 15 auf 20 °C resultierte in einer 3 mal
héheren Raumabbauleistung. Fur den Anstieg von 25 auf 30 °C war eine Verdopplung
feststellbar. Der Vergleich der Werte von 20 und 25 °C zeigt die bei 25 °C niedrigere
Umsatzleistung noch deutlicher auf, als es unter Einbezug der TS-Konzentration zu
erkennen war.

Auch hier konnte eine nennenswerte Nitratbildung wahrend der einzelnen
Versuchsphasen nicht festgestellt werden.
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Abbildung 31:
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Ammoniumumsatzrate, Nitritbildungsrate und Raumabbauleistung der
Biomasse in Abhangigkeit von der Reaktortemperatur, Ricklaufreaktor

3.2.2.3 Einfluss der N-Zulaufkonzentration

Im Anschluss an die Temperaturversuche wurde die Entwicklung der Reaktoren bei

Einsatz von verdunntem Filtratwasser beobachtet.
GUmmerwalder Filtratwasser 1:4 bzw. 1:10 mit Leitungswasser verdinnt.

Hierzu wurde der Zulauf aus

Im folgenden werden die Ergebnisse aus den Versuchen mit Biomasseruckhalt

dargestellt.

N-Konz. e e NO2-N Zulauf-N ——Verdiinnungsrate —%—pH-Wert] PH-Wert

[mg I"] D [d"]
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800 /(’/_X/)/N/k 8,0
600 ﬁ\.\//.\’\./.‘//\w / 6,0
400 +v—s—2— 4.0
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Abbildung 32: N-Umsetzungen im Rucklaufreaktor bei 30 °C, Filtratwasser unverdiinnt
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Abbildung 33: N-Umsetzungen im Rucklaufreaktor bei 30 °C, Filtratwasser verdiinnt 1:4

N - Konz.

mg 11 —# NH4- —* NO2- —+ Zulauf-—®- NO3- > pH- pH-Wert
160
140 -
120 m
100
80
60 — "
40 //
N .//,,/LF .
0 ""—”—__/

7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22

Betriebsta

8,0

7,0

6,0

5,0

4,0

3,0

2,0

0,0

Abbildung 34: N-Umsetzungen im Rucklaufreaktor bei 30 °C, Filtratwasser verdinnt
1:10

Die Verdunnung des Gummerwalder Filtratwassers mit Leitungswasser auf ein Verhaltnis

von 1:4 reichte nicht aus, um die obere Hemmgrenze der Nitratation zu unterschreiten.

Erst bei einem Verhaltnis von 1:10 stellten sich Konzentrationen ein, eine ungehemmte
Nitrifikation zulieRen. Einige Tage nach Umstellung des Zulaufs setzte tatsachlich eine
erste Nitratbildung in den Reaktoren ein (Abbildung 34). Bei Abbruch der Beprobung war
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keine nennenswerte Nitritanreicherung mehr feststellbar, die Oxidation zum Nitrat war
also nicht mehr gehemmt.

3.2.2.4 Vergleich der Reaktoren mit und ohne Biomasseruckhalt

In Abbildung 35 und Abbildung 36 findet eine Gegentiberstellung der Ergebnisse aus den
Sauerstoffzehrungsmessungen statt. Neben der maximalen O,-Verbrauchsrate ist auch
die entsprechend umgesetzte Ammoniakmenge angegeben. Sie lasst sich aus der
Reaktionsgleichung der Nitritation errechnen. Fir den Umsatz eines mg NH; werden
dannach 3,22 mg O, bendtigt.

In den Abbildungen sind solche Versuche zusammengefasst, die zeitgleich stattfanden.
Die Schlamme waren somit den selben Bedingungen ausgesetzt, und die Ergebnisse
kénnen direkt verglichen werden.

Die Abbildungen zeigen, dass die maximale Umsatzrate bei héheren Temperaturen
zunahm. Die Umsatzraten der Reaktoren mit Biomasserlckhalt lagen dabei in allen Fallen
uber den fur die Durchflussreaktoren ermittelten GrofRen.

Die Differenz ist bei den Durchflussreaktoren starker ausgepragt, so steigt sie zwischen
15 und 25 °C bzw. 20 und 30 °C jeweils um den Faktor 1,6. Die Steigerung bei den
Reaktoren mit Biomassertckhalt liegt mit 1,4 bzw. 1,1 darunter.

Da die maximale Ammoniakumsatzrate direkt mit der Menge an verbrauchtem Sauerstoff
korreliert, ergeben sich bei ihr die selben Beziehungen.

r max r
TS hy" 4
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Abbildung 35: Maximale Sauerstoffverbrauchsraten und entsprechender Ammoniak-
umsatz bei 15 - 30 °C, Durchflussreaktoren
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Abbildung 36: Maximale Sauerstoffverbrauchsraten und entsprechender Ammoniak-
umsatz bei 15 - 30 °C, Rucklaufreaktoren

Trotz der leicht abweichenden Ergebnisse zwischen Durchfluss- und Ruicklaufreaktoren
liegen die Messwerte dennoch in jeweils dhnlicher GréRenordnung, wenn sie auf die TS-
Konzentration bezogen werden. Die durchgangig etwas niedrigeren Messwerte fir die
Ruicklaufreaktoren sind darauf zurlckzuflhren, dass neben der aktiven Biomasse
natlrlich auch die inerten, biologisch inaktivemn TS-Bestandteile im Reaktor
zuriickgehalten und nicht ausgewaschen werden. Sie akkumulieren daher im Reaktor und
sorgen flur eine rechnerisch geringere spezifische Aktivitat bezogen auf die Gesamt-TS.

3.2.3 Diskussion und Schlussfolgerungen

Es konnte gezeigt werden, dass eine reine Nitritation (Oxidation des Ammoniums zu Nitrit)
von Filtratwassern aus der Schlammbehandlung in verschiedenen Varianten
betriebsstabil und zuverlassig méglich ist.

Bezogen auf die Qualitdt dieser Abwasser stellt die S&urekapazitat (in Form von
pufferndem HCO3 als Gegenion zu NH,") das limitierende Substrat dar. Auf Grund des
durch anaeroben Abbau organischer Substanz (Primar- und Uberschussschlamm im
Faulbehalter) gegebenen, aquimolaren Verhaltnisses von NH4,-N und HCOj ist eine
Ablaufqualitdt von 50 % NH4-N und 50 % NO,-N ohne regelungstechnische Engriffe
moglich. Eine pH-Kontrolle ist daher nicht erforderlich, sofern keine weiteren
Verfahrensschritte das bestehende Ladungsgleichgewicht von NH,* und HCOs stéren.
Dies ist bei technisch aktuellen Verfahren wie der Schlammentwasserung Uber
Polymerkonditionierung mit anschliefiender Pressung oder Zentrifugation der Fall.
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Ein solcher Reaktor kann daher auch als Vorstufe flr eine nachgeschaltete anaerobe
Ammoniumoxidation eingesetzt werden.

Fir die einstufige Deammonifikation ist hingegen entscheidend, die Nitritation im Biofilm
und nicht in der suspendierten Biomasse stattfinden zu lassen. Die hydraulische
Aufenthaltszeit eines moving-bed-Reaktors ist daher so zu bemessen, dass sie die den
Kehrwert der maximalen Wachstumsrate aerober Ammoniumoxidierer unterschreitet, um
ein Auswaschen suspendierter Organismen sicherszustellen (s. dazu v.a. Kap. 3.4).

Ausschwemmreaktoren ohne Biomasserlckhalt, wie sie hier Uberwiegend eingesetzt
wurden, entsprechen in der kinetischen Betrachtung einem Chemostaten, d.h. es findet
suspendiertes, durch das limitierende Substrat (hier: Saurekapazitat) kontrolliertes
Biomassewachstum statt, sofern die kritische Verdinnungsrate nicht Uberschritten wird.
Diese Uberschreitung der kritischen Verdiinnungsrate ist jedoch Voraussetzung fir das
gewollte Auswaschen der suspendierten Biomasse bei der Deammonifikation im Biofilm.

Kritisch fir den Deammonifikationsprozess ist daher die maximale Wachstumsrate
aerober Ammoniumoxidierer unter den Bedingungen im Reaktor. Aus den Versuchen
lieRen sich dazu folgende Erkenntnisse gewinnen:

e Es besteht ein Selektionsdruck auf Organismen mit hoher Wachstumsrate (durch
die kurze Aufenthaltszeit ohne Biomasseruckfiuhrung) und geringer NH ,-N-Affinitat.
Dies ist das genaue Gegenteil der Verhaltnisse in belebtem Schlamm kommunaler
Klaranlagen (hohe Substrataffinitat, geringe Wachstumsrate).

e Da das Substrat NHs,-N und das Substrat O, in stochiometrisch konstantem
Verhaltnis umgesetzt werden, ist dem entsprechend auch die O -Affinitat der
aeroben Ammoniumoxidierer in Durchflussreaktoren niedriger, als fir kommunale
Abwasserbehandlung angenommen. Dennoch ist die O,-Affinitdt noch hoch genug
(Koz zwischen 0,5 und 1,0 mg/l) , um auch bei niedrigen O ,-Konzentrationen noch
suspendiertes Wachstum zu ermdglichen.

e Die maximale hydraulische Aufenthaltszeit, die noch ein suspendiertes
Biomassewachstum ermdglicht, ist vor allem temperaturabhangig. Die ermittelten
Temperaturfaktoren entsprechen im wesentlichen den bekannten Literaturwerten.
Fir den begrenzten Bereich zwischen 15 und 30 °C besteht praktisch ein linearer
Zusammenhang zwischen Temperatur und Wachstumsrate.

e Aus den im Versuch ermittelten Werten lassen sich hydraulische Aufenthaltszeiten
abschatzen, die mindestens unterschritten werden mussen, um ein Wachstum
suspendierter Biomasse nach dem Chemostat-Prinzip zu verhindern. Fir eine
Reaktortemperatur von 30 °C und einer O,-Konzentration von 0,5 mg/l darf die
Aufenthaltszeit maximal 30 Stunden betragen; bei gleicher Temperatur, aber 5,0
mg/l O, liegt sie bei maximal 16 Stunden, d.h. deutlich unter einem Tag.
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3.3 Teilreaktion Anaerobe Ammoniumoxidation

3.3.1 Wachstumsrate anaerober Ammoniumoxidierer im SBR mit
Filtratwasser als Substrat

Die Wachstumsrate von anaeroben Ammoniumoxidierern wurde in einem Sequencing
Batch Reaktor gemaR 3.1 bestimmt. RegelmaRig wurde die N-Eliminationsrate im Reaktor
anhand der simultanen Abnahme von NH4-N und NO»>-N ermittelt. Aus der Zunahme der
Eliminationsrate, die einen zwar langsam ansteigenden, aber exponentiellen Verlauf
zeigte, kann auf grafischem Weg direkt die Wachstumsrate ermittelt werden. Die Steigung
der Ausgleichsgeraden in Abbildung 37 in halblogarhythmischer Auftragung entspricht
dabei der Zunahme der Eliminationsrate und damit der Wachstumsrate der Organismen.
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Abbildung 37: Autotrophe N-Elimination pro Tag zur Ermittlung der Wachstumsrate
anaerober Ammoniumoxidierer im SBR mit Filtratwasser als Substrat

Durch das geringe Volumen des Reaktors von 10 Litern fielen allerdings die
Biomasseverluste durch die Probenahmen schon so stark ins Gewicht, dass in Bezug auf
absolute Werte keine Zunahme der Biomassekonzentration uber vier Monate zu
verzeichnen war. Der Bezug der Eliminationsrate musste daher auf die jeweils im Reaktor
gemessene Biomassekonzentration erfolgen.

Dieses Vorgehen ist jedoch auch mdglich, da lediglich die Differenz zwischen zwei
Werten in Abhangigkeit der Zeit mafgeblich ist.

Im vorliegenden Fall wurde bei einer Reaktortemperatur von 28 °C eine spezifische
Wachstumsrate von 0,021 1/d ermittelt. Obwohl also eindeutig eine Zunahme der anaerob
Ammonium oxidierenden Biomasse gemessen werden konnte, erfolgte das Wachstum
dieser Organismen nur ausgesprochen langsam.
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3.3.2 De novo-Anreicherung anaerober Ammoniumoxidierer

3.3.2.1 Stickstoffverbindungen im Zu- und Ablauf der SBRs

Zu den taglichen Untersuchungen gehorte die Messung der Stickstoffparameter im Zulauf
(NH4-N  und NO2-N) und Ablauf (NH4N, NO,-N und NO3-N). Anhand dieser
Konzentrationen lieRen sich die Stickstoffumsetzungen im Reaktor ermitteln.

Zu- und Ablaufkonzentrationen des SBR 1

Die drei folgenden Abbildungen zeigen die Ammonium-, Nitrit- und Nitratfrachten im Zu-
und Ablauf von SBR 1, der mit bereits deammonifizierender Biomasse der STK-Anlage in
Mechernich beimpft worden war.
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Abbildung 38: Ammoniumfrachten im Zu- und Ablauf von SBR 1
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Abbildung 39: Nitritfrachten im Zu- und Ablauf von SBR 1
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Abbildung 40: Nitratfrachten im Ablauf von SBR 1

Der SBR 1 war mit 1,5 kg Mechernich-Schlamm geflillt, der bereits vor dem Einsetzten die
Fahigkeit hatte, zu deammonifizieren. Unter rein anoxischen Bedingungen sollte die
Biomasse nun im Reaktor angereichert werden und schlief3lich Ammonium und Nitrit zu
elementarem Stickstoff umwandeln.

Vom 1. - 68. Betriebstag wurde der Reaktor mit verdinntem Schlammwasser aus
GuUmmerwald (Zulaufkonzentration ca. 200 mg NH4-N/I) beschickt. Der Abbau betrug in
diesem ersten Abschnitt durchschnittlich 0,129 g NH4-N/d und 0,122 g NO,-N/d. Ab etwa
dem 60. Betriebstag wurde die NO,-Konzentration leicht erhéht. Dies wirkte sich sofort auf
den Ammoniumabbau aus, so dass der Abbau auf 0,237 g NH 4-N/d stieg.

Ab dem 68. Betriebstag wurde der Reaktor mit unverdinntem Schlammwasser
(Zulaufkonzentration ca. 800 mg NH4-N/I) betrieben. Die Zulauffrachten lagen nun bei
durchschnittlich 1,6 g NH4-N/d. Trotz sehr hoher Nitritzulauffrachten von 1,5-2,0 g NO»-
N/d konnte im Ablauf keine Restkonzentration an Nitrit mehr gemessen werden.

Aufgrund einer falsch dosierten Menge an NaNO,, erfolgte am 93. Betriebstag eine
Akkumulation von Nitrit auf 290 mg/l. In Folge dessen wurde der Nitritzulauf flir zwei
Betriebstage ausgeschaltet. Innerhalb dieser zwei Tage sank die Nitritkonzentration auf
9,46 mg/l. Es fand jedoch trotz Anstieg der Nitritkonzentration ein Abbau von 2,33 g NO»-
N/d statt. Der Ammoniumabbau lag bei 1,2 g NH4-N/d.

Am 105. Betriebstag kam es zu einer erneuten Nitritakkumulation von 424,5 mg/l, was
sich auch durch den Anstieg der Ablaufkonzentration des Ammoniums bemerkbar
machte, so dass der Nitritzulauf erneut unterbrochen wurde. Hier schien sich eine hohe
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Nitritkonzentration tatsdchlich hemmend auf die Anammoxaktivitat auszuwirken. Nach
zwei Betriebstagen konnte die Beschickung jedoch wieder erfolgen.

Am 117. Betriebstag waren im Ablauf unverhaltnismaRig hohe Konzentrationen an Nitrit
von 307 mg/l und an Ammonium von 352 mg/I gemessen worden. Es war zu beflrchten,
dass es nun vielleicht zu einer Hemmung durch zu hohe NO,-Konzentrationen kommen
koénnte. Jedoch konnte eine Anammoxaktivitat erkannt werden, die einen Abbau von 0,8 g
NH;-N/d und 1,19 g NO,-N erméglichte. Der Reaktor wurde somit weiterbeschickt.

Am 125. Betriebstag lag die NO,-N-Ablaufkonzentration bei 720 mg/l. Bei einem Zulauf
von 1252,5 mg/l bedeutet dies einen Abbau von 1,065 g NO,-N/d. Der Ammoniumzulauf
lag am 125. Betriebstag bei 330 mg/I und der Ablaufwert bei 258 mg/l. Es lag ein Abbau
von 0,144 g NH,-N/d vor. Eine Hemmung durch Nitrit konnte hier ebenfalls nicht erwiesen
werden. Um einen eventuellen irreversiblen Schaden auszuweichen, wurde der
Nitritzulauf jedoch abgestellt. Erst am 138. Betriebstag wurde ein Nitritgehalt von 0 mg/l
gemessen und die Nitritkonzentration wurde nun in geringeren Konzentrationen wieder
zudosiert. Dies flhrte aber wieder zu Nitritablaufwerten von 0 mg/l, so dass das
Ammonium nur so weit wie moglich abgebaut wurde. Beim Ammonium konnten in diesem
Zeitraum erneut Ablauffrachten von bis zu 1 g NH4,-N/d und 1,5 g NO,-N/d erreicht
werden.

Aufgrund falscher Zudosierung kam es am 162. Betriebstag zu einem erhohten Nitritwert,
welcher aber innerhalb von zwei Betriebstagen wieder abgebaut worden war.

Ab dem 168. Betriebstag fand der Zyklus alle sechs Stunden statt, die hydraulische
Belastung wurde somit verdoppelt. Der Zulauf des Schlammwasser wurde auf 400 mg
NH;-N/I gesetzt. Aufgrund der vier Zyklusphasen, konnten mehr Frachten umgesetzt
werden. Wie aus der Nitritablauflinie ersichtlich ist, liegt die Ablaufkonzentration zumeist
bei 0 mg/l, so dass die maximale Abbaufracht erneut nicht erreicht wurde.

Ab dem 180. Betriebstag lagen die maximalen Abbaufrachten von Nitrit bei 2,677 g/d und
von Ammonium bei 1,677 g/d.

Die Reaktionsgleichung der anaeroben Ammoniumoxidation zeigt, dass beim Abbau der
beiden Substrate Ammonium und Nitrit Nitrat gebildet wird. Es ist ersichtlich, dass die
Nitratkonzentration bei fortlaufender Zeit in den Ablaufwerten immer weiter ansteigt.

Bis zum 60. Betriebstag fanden im Reaktor nur sehr geringe Produktionen von Nitrat statt.
Einsetzend mit einer erhdhten Anammoxaktivitat um den 60. Betriebstag, beginnt die
Nitratproduktion anzusteigen. Vergleicht man den Ammonium- und Nitritabbau aus
Abbildung 38 und Abbildung 39 mit der Nitratzunahme, erkennt man, dass sich die
Nitratproduktion in Phasen bei guten Umsatzraten von den Substraten erhéht. Kommt es
jedoch zu erhéhten Ablaufkonzentrationen von Ammonium und Nitrit, fallt auch die
Nitratproduktion niedrig aus. Wie sich aus Abbildung 40 erkennen lasst, zeigt der Anstieg
der Nitratkonzentration einen annahernd exponentiellen Verlauf, was ein Indiz dafir ist,
dass sich die Biomasse im Reaktor ebenfalls dementsprechend vermehrt haben muss.
Dies wird zudem durch die zunehmende Abbauaktivitdt von Ammonium und Nitrit
bestatigt.
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Insgesamt war im SBR 1 von Anfang an eine Anammoxaktivitat zu erkennen, welche sich
insbesondere am vollstandigen Abbau des Nitrits kennzeichnet.

Zu- und Ablaufkonzentrationen des SBR 2

Die folgenden Abbildungen zeigen die Ammonium-, Nitrit- und Nitratfrachten im Zu- und
Ablauf des SBR 2.
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Abbildung 41: Ammoniumfrachten im Zu- und Ablauf von SBR 2
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Abbildung 42: Nitritfrachten im Zu- und Ablauf von SBR 2
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Abbildung 43: Nitratfracht im Ablauf von SBR 2

Im SBR 2 befand sich im Gegensatz zu SBR 1 keine Biomasse, die Anammoxaktivitat
vorzuweisen hatte. UASB-Pellets, die normalerweise unter anaeroben Bedingungen
entstehen und Belebtschlamm aus der Klaranlage Hannover-Herrenhausen sollten
zusammen unter anoxischen Bedingungen zu einer Biomasse heranwachsen, die zur
anaeroben Ammoniumoxidation befahigt ist.

Vom 1. — 148. Betriebstag betrug die Zulaufammoniumkonzentration 200 mg/l. Diese lag
bis zum 28. Betriebstag stets unter der Ablaufammoniumkonzentration (Abbildung 41).
Das lag daran, dass uber dem Belebtschlamm Nitrifizierer und Uber die Pellets
heterotrophe Organismen in das System kamen. Dabei wurde der organische Anteil
dieser nicht Uberlebensfahigen Biomasse als CSB freigesetzt. Der Stickstoffanteil fiel als
Ammonium an.

Im Zeitraum vom 28. Betriebstag bis zum 117. Betriebstag lag die Ablaufkonzentration
zumeist leicht unter der Zulaufkonzentration. Ein effektiver Abbau fand jedoch noch nicht
statt. Vergleicht man die Ablauflinie des Ammoniums mit der Ablauflinie des Nitrits,
erkennt man, dass das Nitrit jedoch immer vollstdndig am Zyklusende oder sogar noch
davor verbraucht worden war. In Folge dessen konnte bei Nitritmangel auch kein
Ammonium mehr umgesetzt werden. Hohere Konzentrationen an Nitrit hatten eventuell
schneller zu dem gewUlinschten Abbau gefihrt.

Ab dem 106. Betriebstag wurde die Nitritkonzentration taglich leicht gesteigert, was sich
sofort in der Linie des Ammoniumabbaus niederschlagt. Es konnten Abbaufrachten von
0,283 g NH4-N/d und 0,447 g NO,-N/d erreicht werden.

Am 150. Betriebstag fand eine Akkumulation von Nitrit statt, wobei die Nitritkonzentration
bei 297 mg/l lag. Der Zulauf wurde Uber Nacht ausgeschaltet. In diesem Zeitraum wurden
fast 50 mg/l abgebaut, so dass der Zulauf am nachsten Betriebstag wieder angeschaltet
wurde. Die Ablaufkonzentrationen von Nitrit und Ammonium blieben im weiteren Verlauf
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zunachst relativ konstant. Eine Anammoxaktivitat war jedoch zu erkennen. Dabei wurden
0,15 g NH4-N/d und 0,3 g NO,-N/d abgebaut. Um die NO,-N-Konzentration wieder zu
senken, wurde der Zulauf fir 8 Tage nun ganzlich ausgeschaltet.

Ab dem 168. Betriebstag erfolgte die Beschickung des Reaktors mit unverdinntem
Schlammwasser. Um erneute Akkumulationen von Nitrit zu verhindern, wurde der Reaktor
ab dem 173. Betriebstag erneut mit niedrigen Nitritkonzentrationen beschickt, welche im
Ablauf nicht mehr messbar waren. Da nun aber zu wenig Nitrit zudosiert wurde, kam es
zu einer Akkumulation von Ammonium, die aber sofort mit dem Zulauf hdherer
Nitritkonzentrationen endete. Es konnten hier unter guten Zulaufbedingungen
durchschnittlich 0,8 bis zu 1,4 g NH4,-N/d und 1,2 bis zu 2,236 g NO,-N/d abgebaut
werden.

Ab dem 203. Betriebstag erfolgte eine Anderung vom zwélf Stunden-Zyklus auf einen
sechs Stunden-Zyklus. Zudem erfolgte der Zulauf von Schlammwasser wieder verdinnt
(400 mg NH4-N/I). In der Anfangsphase wurde zu wenig Nitrit zudosiert, so dass eine
Akkumulation von Ammonium erfolgte. Bei einer erneuten Steigerung der
Nitritkonzentration konnten nun jedoch Ablaufkonzentrationen von 0 mg NH4-N/I und 0 mg
NO_-N/I erreicht werden, so dass sich Abbaufrachten von 1,7 g NH4-N/d und von 2,1 g
NO,-N/d ergaben.

Bis zum 120. Betriebstag konnte man die anaerobe Ammoniumoxidation im Reaktor nur
erahnen. Jedoch zeigte sich auch wie beim SBR 1 bei einsetzender Anammoxaktivitat ein
Anstieg der Nitratproduktion (Abbildung 43). Dieser Anstieg hatte ebenfalls einen
exponentiellen Verlauf, was wieder ein Anzeichen fur das Wachstum der Biomasse war.
Bekraftigt wird diese Aussage durch den deutlichen Abbau von Ammonium und Nitrit.

Insgesamt ist es in 219 Betriebstagen gelungen, im SBR 2 einen Schlamm anzuzichten,
der in der Lage ist, genauso hohe Frachten abzubauen, wie ein Schlamm (SBR 1), der
schon diese Fahigkeit besal}.

3.3.2.2 Umsatzvergleich der N-Verbindungen in den SBRs

Die Reaktoren SBR 1 und SBR 2 wurden wochentlich auf ihre aktuellen Umsatzraten
untersucht. Uber einen Zeitraum von 24 Stunden wurden jeweils am Anfang und Ende
des Batchtages die ersten und letzten sechs Stunden untersucht.

Ermittlung der Umsatzraten im SBR 1

Die Umsatzraten der einzelnen Stickstoffverbindungen wurden fiir jeden Batchtag ermittelt
und dann anschlieRend ins stochidmetrische Verhaltnis gesetzt (Tabelle 23). Dieses
machte die Bewertung mit dem bekannten Anammox-Verhaltnis aus der Literatur mdglich.
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Tabelle 23: Umsatzraten der N-Verbindungen in SBR 1 (n.g. = nicht gemessen)

Betriebstag Ammonium Nitrit Nitrat stochiometrisches
mg/l h mg/l h mg/l h Verhaltnis
Ammonium: Nitrit: Nitrat
58 1 1,573 n.g. 1:1,573: n.g.
64 5,01 5,26 -0,269 1: 1,049: 0,05
113 4,69 5,195 -0,54 1:1,108: 0,11
125 3,5 55 -0,275 1:1,57: 0,078
134 3,042 3,729 -0,558 1:1,226: 0,1834
141 3 4,805 -0,8 1:1,601: 0,26
142 6,5 7,78 -1,4 1: 0,628: 0,22
148 26,6 345 n.g. 1: 1,29: n.g.
155 8 10,5 -1,175 1:1,31: 0,147
162 4,16 5,9 2,45 1:1,418: 0,53
168 3,6 7,16 -1,5 1:1,98: 0,675
175 8,6 9,5 0,06 1:1,09: 0,007
182 10,36 14,56 -3,075 1: 1,406: 0,297
Anammox-
Verhaltnis aus 1 1,31+ 0,06 0,22 £ 0,02

der Literatur

Die folgenden Abbildungen zeigen graphisch den Verlauf der Umsatzraten des
Ammoniums, Nitrits und Nitrats. Die Abbildungen zeigen jeweils die logarithmische
Darstellung der Umsatzraten, aus der die Wachstumsraten der anaeroben
Ammoniumoxidierer abgelesen werden kdénnen.
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Abbildung 44: Ammonium- und Nitritumsatzraten, SBR 1
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Abbildung 45: Nitratumsatzraten, SBR 1

Zum Tag der ersten Batchmessung war SBR 1 schon 58 Tage in Betrieb. An den
stochiometrischen Verhaltnissen aus Tabelle 23 erkennt man, dass der Schlamm schon
zu diesem Zeitpunkt die Fahigkeit besall, Ammonium und Nitrit ungefahr im Verhaltnis 1 :
1,31 abzubauen. Die Nitratproduktion war zu diesem Zeitpunkt in nur sehr kleinen
Konzentrationen messbar. Erst ab dem 134. Betriebstag kann eine deutliche
Nitratzunahme erkannt werden.

Aus den Abbildungen ist eine deutliche Steigerung des Stickstoffabbaus zu erkennen.
Zudem erfolgt der Anstieg der Nitratproduktion exponentiell. Die Wachstumsrate ergibt
sich zu 0,092 1/d.
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Im SBR 1 lag am 125. Betriebstag eine Nitritkonzentration von 720 mg/| vor. Trotz dieser
hohen Konzentrationen konnten Ammonium und Nitrit wie aus Tabelle 23 ersichtlich ist,
abgebaut werden. Jedoch erfolgte nur eine sehr geringe Nitratproduktion.

Nachdem in der Einfahrphase der Kohlenstoff durch die absterbende Biomasse
verbraucht wurde, war eine heterotrophe Denitrifikation kaum noch méglich. Nitrat konnte
nicht mehr denitrifiziert werden. Das gebildete Nitrat konnte somit auf den Anammox-
Prozess zurtickgefuhrt werden. Es konnte in dem SBR 1 also nicht nur eine Umsetzung
des Anammoxprozesses, sondern auch die Anreicherung von Biomasse erreicht werden.

Ermittlung der Umsatzraten im SBR 2

Die folgende Tabelle 24 zeigt die Umsatzraten der einzelnen Stickstoffverbindungen und
das sich jeweilige ergebende stochiometrische Verhaltnis fur jeden Batchtag im SBR 2.

Tabelle 24: Umsatzraten der N-Verbindungen in SBR 2 (n.g. = nicht gemessen)

Betriebstag Ammonium Nitrit Nitrat stochiometrisches
mg/l h mg/l h mg/l h Verhaltnis
Ammonium: Nitrit: Nitrat
93 1,66 0,93 n.g. 1:0,578: n.g.
99 0,32 1,04 0,02 1: 3,25: 0,05
148 2,08 1,78 0,9 1: 0,855: 0,43
162 1,62 1,06 0,096 1: 0,655: 0,059
169 3 4,28 0,28 1: 1,425: 0,09
176 55 6 1 1: 1,091: 0,18
177 6 3,91 0,1 1: 0,65: 0,018
183 6,4 5 n.g. 1: 0,54: n.g.
190 4,38 5,73 0,84 1:1,31: 0,191
197 2,62 3,62 0,34 1: 1,38: 0,13
203 17,5 46,25 4 1: 16,3: 0,4
210 6 7,95 2 1:1,325: 2,3
217 8,96 11,4 2,34 1:1,44: 0,3
Anammox-
Verhaltnis aus 1 1,31 £ 0,06 0,22 £ 0,02

der Literatur

Die folgenden drei Abbildungen zeigen die Umsatzraten von Ammonium-, Nitrit- und Nitrat
im SBR 2.
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Abbildung 47: Nitratumsatzrate, SBR 2

Der Schlamm aus SBR 2 setzte sich aus Organismenarten zusammen, die aus
unterschiedlichen  Milieubedingungen hervorgingen. Zum einen befand sich
Belebtschlamm im Reaktor, der Nitrifikanten mit in das System brachte. Zum anderen
wurden Pellets hinzugefiigt, die Denitrifikanten und Methanogene enthielten. Am Anfang
der Messreihe war hier verstarkt mit Mischreaktionen der einzelnen Mikroorganismen zu
rechnen, was sich durch die lange Einfahrphase bestéatigte. Mit der Zeit konnten sich
jedoch nur Mikroorganismen im System anreichern, die unter anoxischen Bedingungen
Uberleben konnten.
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Ab ca. dem 106. Betriebstag kam es zum Anstieg der Anammoxaktivitat. Ab dem
Batchtag am 148. Betriebstag ist hier ebenfalls ein Anstieg des Ammoniumabbaus zu
erkennen. Zudem wird dies durch den Anstieg der Nitratproduktion verdeutlicht.
Abgesehen von ein wenigen Schwankungen verlauft der Anstieg nahezu exponentiell.

Aus Tabelle 4.2 erkennt man aulerdem, dass sich ab dem 190. Betriebstag das aus der
Literatur bekannte Anammox-Verhaltnis einstellt.

Nach dem Verbrauch des Kohlenstoffs, der durch die abgestorbene Biomasse entstanden
war, konnte in SBR 2 ebenfalls keine Denitrifikation mehr stattfinden. Das gebildete Nitrat
ist deshalb auch hier auf den Anammox-Prozess zuriickzufiihren.

Im Vergleich zu Reaktor 1 zeichnet sich bei Reaktor 2 ein deutlich groReres Wachstum
der Biomasse ab (SBR 1 mit 0,0924 und SBR 2 mit 0,3136 1/d). Bestatigt wird dies durch
den Trockensubstanzgehalt am Ende der Messphase von 2,004 g/l bei SBR 1 und von
4,488 g/l bei SBR 2.

3.3.3 Diskussion und Schluffolgerungen

Mit Hilfe eines SBR konnte eine Wachstumskurve anaerober Ammoniumoxidierer mit
Filtratwasser als Substrat aufgenommen werden. Die Wachstumsrate war niedrig, zeigte
aber einen klar exponentiellen Verlauf.

Prinzipiell ist daher davon auszugehen, dass Filtratwasser als Substrat geeignet ist und
einer Behandlung Uber Deammonifikation zuganglich. Ein Wachstum anaerober
Ammoniumoxidierer erfolgt also ,automatisch®, wenn die geeigneten Milieubedingungen
bestehen:

e ausreichend Ammonium,
¢ Nitrit in nicht hemmenden Konzentrationen und
¢ Abwesenheit von geldstem Sauerstoff.

Die Grinde fir das im Vergleich zu unter Laborbedingungen untersuchten
Anreicherungskulturen geringe Wachstum sind noch nicht abschliel3end zu beurteilen. Ein
wichtiger Faktor kann die limitierte NO,-N-Versorgung der Biomasse in diesem Versuch
gewesen sein. Da Nitrit als konzentrierte Stammldsung jeweils stoRweise in den Reaktor
gegeben wurde, musste die Dosierung sehr vorsichtig erfolgen, um bei vier
Beschickungen pro Tag nicht eine zu hohe Konzentration einzustellen. Dies flhrte
besonders Uber Wochenenden zu einem Nitritmangel im Reaktor.

Méglich sind prinzipiell auch andere hemmende Einfllisse, z.B. durch Inhaltsstoffe des als
NHs-N-Quelle zugegebenen Filtratwassers. Vergleichende Untersuchungen sind auf
Grund der Langwierigkeit entsprechender Versuche jedoch nur schwer durchfiihrbar.
Generell bilden die vergleichsweise langen Generationszeiten der Organismen eine
experimentelle Schwierigkeit, da sich auch Betriebseinstellungen von Versuchsanlagen
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nicht ,schnell* andern lassen und die Auswirkungen veranderter Milieubedingengen erst
nach langer Zeit in einem neuen Gleichgewichtszustand der Biozdnose erkennbar sind.

Aus der zweiten Betriebsphase, in der zwei SBRs parallel betrieben wurden mit dem Ziel,
eine  Anammox-Biozonose auszubilden (SBR 1 war bereits mit Anammox-haltiger
Biomasse angeimpft worden, SBR 2 hingegen mit normalem nitrifizierenden
Belebtschlamm einer kommunalen Klaranlage), lassen sich die folgenden Punkte
ableiten:

e Die Anreicherung von Anammox in beiden SBRs mit Filtratwasser als
Ammoniumquelle war erfolgreich. Die Abbauleistung aus SBR 2 (UASB-Pellets u.
Belebtschlamm) konnte in etwa doppelt so schnell gesteigert werden wie in SBR
1 (deammonifizierende Biomasse).

e Eine Einfahrphase ist nicht zu vermeiden. Bei dem angeimpften Reaktor 1 verlief
diese Phase wesentlich schneller als im Reaktor 2. Schon nach einigen Tagen
konnte bei SBR 1 eine deutliche Ammoniumabnahme festgestellt werden. Die
gewinschte Nitratproduktion setzte jedoch erst ab ca. dem 60. Betriebstag ein.
Bei SBR 2 dauerte die Einfahrphase deutlich langer. Erst ab ca. dem 100.
Betriebstag stieg die Anammoxaktivitat deutlich an. Nach den jeweiligen
Einfahrphasen naherten sich beide Reaktoren immer mehr an eine reine
Anammoxumsetzung an.

e Innerhalb von 184 Tagen nach Animpfung mit deammonifizierter Biomasse
erfolgte im SBR 1 eine Steigerung des Abbaus von 0,0188 g NH4-N/I*d auf 1,7 g
NH4-N/I*d und 0,09 g NO2-N/I*d auf 2,498 g NO2-N/I*d. In SBR 2 konnte eine
Steigerung innerhalb von 219 Betriebstagen von 0,046 g NH4-N/I*d auf 1,7 g
NH4-N/I*d und von 0,099 g NO2-N/I*d auf 2,1 g NO2-N/I*d erreicht werden.

e Deutlich sichtbar aus den gewonnenen Messdaten, ergibt sich die Abhangigkeit
des Anammoxprozesses von der Nitratproduktion. Bei glunstigen Umsatzraten der
Substrate Ammonium und Nitrit wurde auch viel Nitrat gebildet. Ergaben sich im
Ablauf jedoch hohere Messwerte, wurde auch weniger Nitrat produziert. Zudem
setzte in beiden Reaktoren der Nitratabbau gleichzeitig mit der Elimination von
Ammonium und Nitrit ein. Nitrat kénnte sich somit als Indikator fir die
zunehmende Anammoxaktivitat eignen.

e Nach Verbrauch des C-Reservoirs durch absterbende Biomasse (Einfahrphase)
ist heterotrophe Denitrifikation kaum noch mdglich. Auch Nitrat wird deshalb nicht
denitrifiziert. Im SBR gebildetes Nitrat ist daher sehr wahrscheinlich auf die
Anammox-Reaktion zurtckzufuhren.

e Hemmungsgrenzen durch Nitrit sind weitaus grofR3zugiger als aus der Literatur
abzuleiten. Hohe Nitritkonzentrationen (bis zu hier Uberpriften 720 mg/l in SBR 1
und 379 mg/l in SBR 2) sind durchaus tolerabel und auch reversibel. Die
Anammoxaktivitdt kam von selbst zurick, so dass keine Zugabe von
Hydroxylamin oder Hydrazin notwendig war.
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Es konnten in SBR 1 und SBR 2 zwei gut absetzbare Schlamme ausgebildet
werden. Mit Hilfe der Pellets konnten die Schlammabsetzeigenschaften geférdert
werden. Es konnte jedoch ein deutlich schnelleres Absetzen des Mechernich-
Schlammes beobachtet werden.

Beide Schlamme besitzen unterschiedliche Flockenstrukturen. Wahrend in SBR 1
die Flocken in gréReren Abstanden zueinander liegen, hat sich in SBR 2 ein
enges Geflige ausgebildet.

Entscheidend war es nicht nur die spezifische Anammoxaktivitdt zu erhdhen,
sondern auch den Biomassenruckhalt im Reaktor zu sichern. Dies wurde dadurch
realisiert, dass bei Probennahme aus dem Reaktor die Biomasse nach
Zentrifugation wieder in den Reaktor gegeben wurde. Es kam somit nicht zu einer
Absenkung des Schlammalters. Dies ist beispielhaft fir die technische
Anwendung, denn Biomasseruckhalt ist einer der wichtigsten Faktoren. Die
Entnahme der langsam  wachsenden Biomasse wirkt sich in
Laboruntersuchungen viel starker aus, als im technischen Maf3stab.

Innerhalb weniger Monate ist es mit dem Betrieb des SBR 2 am ISAH erstmals
gelungen eine leistungsfahige Biomasse de novo anzureichern, ohne den Reaktor
mit entsprechender Biomasse anzuimpfen. Es konnte somit nachgewiesen
werden, dass allein geeignete Betriebsbedingungen hinreichend sind, um auch
ohne Animpfung anaerobe Ammoniumoxidierer anzureichern. Hierfur
erforderliche Bedingungen sind die Abwesenheit von geldéstem Sauerstoff,
gleichzeitige  Verfugbarkeit von  Ammonium und  Nitrit, effizienter
Biomassenruckhalt durch sehr gut sedimentierbaren Schlamm und die strikte
Vermeidung von Biomassenaustrag bei Probenahme.
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3.4 Biofilme: Einflussfaktoren auf Wachstum und Aktivitat in moving-bed-
Systemen

3.4.1 Einfluss der hydraulischen Aufenthaltszeit auf das Biofiimwachstum

In der Einfahrphase (1. — 53. Tag) wurde Reaktor 1 mit einem konstanten Zulauf von 25
I/d beschickt, der eine Ammoniumkonzentration von 200 mg/l hatte. In den ersten Tagen
des Versuchsanlagenbetriebes zeigte sich in Reaktor 1 nur ein langsamer Anstieg der
Ammonium- und Nitratkonzentration. Im weiteren Verlauf kam es zu einem langsamen
Absinken der Nitratkonzentration bei gleichzeitigem Anstieg der Nitritkonzentration und
relativ konstanten NH,;-N Konzentrationen. Erst in den letzten Tagen war eine Umkehr
dieser Situation zu beobachten. Die folgende Abbildung 48 zeigt die Entwicklung der
Stickstoffparameter in der Einfahrphase von Reaktor 1.
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Abbildung 48: Entwicklung der Stickstoffparameter in der Einfahrphase von Reaktor 1

Die nachfolgende Abbildung 49 zeigt die Entwicklung der Stickstoffparameter des ersten
Reaktors in den Phasen 1 — 3.
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Abbildung 49: Entwicklung der Stickstoffparameter in Reaktor 1 (Phase 1 - 3)
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Phase 1

Phase 2

Phase 3

In der ersten Versuchsphase (54. — 133. Tag) wurde die Anlage mit
Filtratwasser betrieben, welches auf eine Ammoniumkonzentration von ca.
200 mg/l verdiinnt wurde. Im Laufe dieser Phase wurde die Zulaufrate in
Reaktor 1 von 25 I/d schrittweise auf 50 I/d erhoht.

Wahrend der Einfahrphase hat sich in Reaktor 1 eine vollstandig
nitrifizierende Biozonose gebildet. Aufgrund des etwa &aquimolaren
Verhaltnisses von Ammonium und Hydrogencarbonat im Zulauf wird im
Reaktor ca. 50 % des zugefihrten Ammoniums zu Nitrat oxidiert. Eine
Nitritakkumulation findet in dieser Versuchsphase nicht statt, da nahezu
samtliches gebildetes Nitrit direkt weiter zum Nitrat oxidiert wird. Die
schrittweise Erhéhung der taglichen Zulaufmenge zeigte hier keinen
Einfluss auf die Nitrifikationsleistung des Reaktors. Die kurze Phase der
gesteigerten  Ammonium- und Nitratkonzentrationen (83. - 93. Tag)
resultierte aus einer versehentlich héheren NH4,-N Konzentration im Zulauf.
Die auffallenden Werte am 103. Tag entstanden aufgrund einer
ausgefallenen Bellftung bers Wochenende.

Aufgrund einer Stérung musste Reaktor 1 am 135. Betriebstag geleert und
neu beflllt werden. Es wurden hierfir neue Aufwuchstréager verwendet.
Durch die Neubefillung ergab sich die Mdglichkeit, die Besiedelung der
Aufwuchstrager erneut vollstdndig dokumentieren zu koénnen. Diese
Untersuchungen konnten in den ersten Wochen der Einfahrphase nur
unvollstandig ausgefihrt werden.

Um ein schnelles Ausschwemmen der Biomasse zu verhindern wurde der
Reaktor mit niedrigen Zulaufmengen eingefahren.

Nach der Neubeflllung bendétigte die Biomasse zunachst einige Tage um
sich zu adaptieren. Dieser Anpassungsprozess ist von einer steigenden
NHs-N Konzentration gekennzeichnet. Die Nitratbildung sinkt gleichzeitig
auf ein Minimum. Erst nach einer Woche setzt die Nitritation ein. Im
weiteren Verlauf wird ca. 50 % des zugefihrten Ammoniums zu Nitrit
oxidiert. NH;-N und NO,-N liegen wahrend dieser Phase in nahezu
gleichen Mengen vor. Erst gegen Ende der zweiten Versuchsphase ist eine
einsetzende Nitratbildung zu beobachten.

In der dritten Versuchsphase (174. - 197. Tag) wurde die
Ammoniumkonzentration im Zulauf auf 300 mg/I eingestellt. Im Laufe dieser
Phase wurde die Zulaufrate in Reaktor 1 von 25 I/d schrittweise auf 75 I/d
erhoht.

Vergleicht man die Stickstoffumsetzungen des Reaktors aus den
Betriebsphasen 2 (134. — 173. Tag) und 3 miteinander, so fallt auf, dass in
der dritten Betriebsphase das zugefuhrte Ammonium vollstandig bis zum
Nitrat oxidiert, in Phase 2 jedoch nur bis zum Nitrit oxidiert wurde. In den
ersten Tagen nahm die Nitratkonzentration im gleichen MalRe zu, wie die
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Nitritkonzentration absank. Bereits nach drei Tagen nitrifiziert die Biomasse
vollstéandig ca. 50 % der zugefihrten 300 mg/l Ammonium zu Nitrat.

Die Zulaufmenge zeigt in den hier getesteten Bereichen ebenfalls keine
Auswirkungen auf die Nitrifikationsleistung der Biomasse.

Insgesamt nitrifizierte Reaktor 1 fast Uber den gesamten Zeitraum seines Betriebes die
Halfte des zugefihrten Ammoniums zu Nitrat. Einzige Ausnahmeperioden bilden hierbei
die beiden Einfahrphasen nach der ersten Befillung sowie nach der Neubeflllung am
134. Tag.

3.4.2 Einfluss der Sauerstoffkonzentration auf die N-Umsetzungen und
Nitritbildung im Biofilm

In der Einfahrphase (1. — 53. Tag) wurde Reaktor 2 eine Ammoniumkonzentration von
200 mg/l zur Verfigung gestellt und er wurde mit einem konstanten Zulauf von 100 I/d
gefahren. Die folgende Abbildung 50 zeigt den Verlauf der Stickstoffparameter in der
Einfahrphase.
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Abbildung 50: Entwicklung der Stickstoffparameter in der Einfahrphase von Reaktor 2

In Reaktor 2 war eine ganz ahnliche Entwicklung wie in Reaktor 1 zu beobachten,
allerdings entfiel hier die kurze Nitratbildungsphase zu Beginn der Einfahrphase. Die
Nitritbildung setzte ebenfalls friher ein, sowie auch das Erreichen einer stabilen
Ammoniumkonzentration.

Die nachfolgende Abbildung 51 zeigt die Entwicklung der Stickstoffparameter des zweiten
Reaktors in den Phasen 1 — 3.
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Entwicklung der Stickstoffparameter in Reaktor 2 (Phase 1 - 3)



ialih

Ergebnisse 94

Phase 1
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In der ersten Versuchsphase (54. — 133. Tag) wurde in Reaktor 2 schrittweise
die Beltftungsmenge von 800 I/h (5,71 mg OJ/l) auf 12, 5 I/h (0,44 mg Oy/l)
reduziert. Um die Auswirkungen einer anschlieBenden Erhéhung der
BellUftung auf die Aktivitat der Biomasse zu untersuchen, wurde direkt im
Anschluss an die 12,5 I/h - Bellftungsperiode wieder eine schrittweise
Erhdéhung der Beliftungsmenge auf 400 I/h (4,1 mg O,/I) vorgenommen. Diese
Erhdhung zog sich Uber einen Zeitraum von 20 Tagen hin. Es wurde der
Biomasse somit Gelegenheit gegeben, sich an die anfanglich hohen
Sauerstoffkonzentrationen der darauffolgenden zweiten Versuchsphase
anzupassen.

Die schrittweise Reduzierung der Beluftungsmenge bzw. der damit
verbundenen O,- Konzentration im Reaktor zeigte ab einer Bellftung von 50
I’/h (1,18 mg Oy/l) erste Auswirkungen: es kommt zu einer Abnahme der
Nitratkonzentration im Reaktor, gleichzeitig reichert sich Nitrit an und es wird
weniger Ammonium umgesetzt. Eine anschlieBende schrittweise Erhdhung
der Luftmenge fuhrt zu einer gleichschnell verlaufenden Umkehr dieser
Veranderungen.

Die hohen Nitratkonzentrationen zwischen dem 93. und 96. Betriebstag
resultieren aus einer ausgefallenen Zulaufpumpe in der Nacht zum 93. Tag.
In diesem Zeitraum erhielt die Biomasse im Reaktor kein neues Substrat, da
der Reaktor aber weiter bellftet wurde, setzte die Biomasse nahezu
samtliches Nitrit im Reaktor zu Nitrat um.

Um Zeit zu sparen, wurde ausgehend von den Ergebnissen der ersten
Versuchsphase hier schon mit 400 I/h Luft ( 3,2 mg O,/l) gestartet. Unterhalb
von 200 | Lufth (1,9 mg O/l) zeigt sich ein Anstieg der
Ammoniumkonzentration, begleitet von einer Abnahme der Nitritkonzentration.
In der abschlieRenden Plateauphase mit 800 | Luft’/h (5,4 mg O»/I) wurde ca.
45 - 50 % des vorhandenen Ammoniums zu Nitrit oxidiert. Die
Nitratkonzentration wies Uber die ganze Versuchsperiode keine signifikanten
Veranderungen auf.

In der dritten Versuchsphase (174. — 197. Tag) zeigen sich die
Stickstoffparameter anfangs relativ uneinheitlich. Etwa die Halfte des
zugefuhrten Ammoniums wird vorwiegend zu Nitrat umgesetzt, nur ein kleiner
Teil ist als Nitrit wiederzufinden. Die Drosselung der Beliftung auf 200 I/h
(1,77 mg O,/l) flhrte zu einer Umkehr der vorherigen Situation. Nitrit reichert
sich im Reaktor an, wahrend die Nitratkonzentration stark reduziert wird.
Gleichzeitig verringert sich die Ammoniumumsatzrate im Reaktor.

Insgesamt zeigte sich wie in Reaktor 1, dass an den Tagen ohne Sauerstofflimitierung
auch hier eine vollstandige Nitrifikation bei gleichem Wirkungsgrad stattfand. Unter
Sauerstofflimitierung war ein Ubergang von der vollstandigen zur partiellen Nitrifikation
nur bis zum Nitrit zu beobachten. In der zweiten Betriebsphase allerdings war auch bei
ausreichender Sauerstoffversorgung nur eine Nitritation festzustellen. Als maogliche
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Ursache kamen eine ,Ammoniakhemmung® in Folge der hohen NH4-N-
Zulaufkonzentrationen in Betracht wie auch eine — trotz hoher O,-Konzentrationen - O,-
Limitierung durch den hohen Sauerstoffverbrauch der Biomasse.

Beide Faktoren wurden mit der in den jeweiligen Betriebsphasen unterschiedicher N-
Zulaufkonzentration zum Anteil des gebildeten Nitrits am gesamten oxidierten Stickstoff
8NO,N + NO3-N) in Beziehung gesetzt (Abbildung 52: NHj;, Abbildung 53: O,-
Konzentration).
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Abbildung 52: Einfluss der Konzentration an freiem NH; auf den NO,-N-Anteil am
gesamten oxidierten Stickstoff bei verschiedenen Zulaufkonzentrationen

N
o
1
C
-
o
1
N
o
1

89 o % %O

0,8 gb 08 8,0 08 I
z S z %o z
3060 o Q06 ° 306 |
z °4 0200 mg/N| £ 0300mgIN| Z © 400 mg/l N
= | ©o 4 | =z L
2 04 | oo 2 0,4 . 0,4
o) 5 o) 3 o)
-4 OO 4 & 4

02 °, 02 - . 02 -

(o)}
oo
0,0 & @5 oMBOo 0,0 0,0
0 2 4 6 8 0 2 4 6 8 0 2 4 6 8
0, (mgll) 0, (mgll) 0, (mg/l)

Abbildung 53: Einfluss der O,-Konzentration auf den NO2-N-Anteil am gesamten
oxidierten Stickstoff bei verschiedenen Zulaufkonzentrationen

Entgegen der bisher in der Literatur (Hippen, 2001 und Hippen et al. 2001) vertretenen
Annahme war die erwinschte Nitritation unabhangig von der im Reaktor gemessenen
NH;-Konzentration. Die N-Zulaufkonzentration zeigte hingegen deutliche Auswirkungen.
So fand bei einer N-Zulaufkonzentration von 400 mg/l NH4-N fast ausschlielich eine
Oxidation zu Nitrit statt, wahrend bei der geringen Zulaufkonzentration von 200 mg/l NH ,-
N kein Zusammenhang feststellbar war. Hier wurden bei ‘sehr niedrigen NH;-
Konzentrationen nahe 0 mg/l sowohl vollstdndige Oxidation zu Nitrat als auch reine
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Nitritation beobachtet. Dies im gleichen betrachten Konzentrationsbereich von NH; wie bei
hoherer Zulaufkonzentration.

Der Anteil der Nitritation war somit abhangig von einem Faktor, der direkt mit der
Zulaufkonzentration korreliert ist, aber unabhangig von der Konzentration an freiem NH.

Ein anderes Bild ergab sich bei der Betrachtung des O,-Einflusses. Auch hier war zwar
bei hoher Zulaufkonzentration keine Abhangigkeit von der O,-Konzentration mehr
gegeben, diese zeigte sich aber sehr klar bei der niedrigen Zulaufkonzentration von 200
mg/l NH4-N.

Da sich bei der stets konstant gehaltenen Zulaufmenge in den Versuchsphasen nur die
Zulaufkonzentration anderte, war der Einfluss der O,-Konzentration somit frachtabhangig.
Geringe Zulauffrachten zeigten einen groRen O,-Einfluss auf den Anteil des gebildeten
Nitrits, der bei steigenden Frachten geringer wurde.

Da die gesamte N-Oxidation letztlich durch die verfiigbare Saurekapazitat limitiert war und
dieser Parameter direkt mit der N-Konzentration des Abwassers korreliert ist (molares
Verhaltnis von NH;-N zu Saurekapazitat im Rohabwasser von ca. 1), ist letztlich die
HCOgj-Fracht der malgebliche Parameter fir die Nitritation. Die aerobe
Ammoniumoxidation wird direkt durch die verfligbare Saurekapazitat begrenzt, da pro Mol
oxidiertem NH4-N zwei Mol Saurekapazitat verbraucht werden. Die aerobe Nitritoxidation
zu Nitrat ist katabolisch hingegen unabhangig von der Saurekapazitat.

Nitratbildung erfolgt daher erst dann, wenn der verfugbare Sauerstoff Uberstdchiometrisch
zum Ammoniumangebot vorhanden ist und somit auch der Nitritoxidation zur Verfliigung
steht. Ist die Ammoniumoxidation durch mangelnde Saurekapazitat begrenzt, muss das
O2-Angebot begrenzt werden, um eine weitere Oxidation des Nitrits zu Nitrat zu
verhindern.

Bei héheren Zulauffrachten ist die Saurekapazitat nicht mehr limitierend. Der zugefuhrte
Sauerstoff ist in den erzielbaren Konzentrationsbereichen, die hier gemessen wurden,
stets im Unterschuss vorhanden.

Eine nahere Betrachtung der Rolle der Saurekapazitat mit entsprechenden Messwerten
findet sich in Kap. 3.5.

3.4.3 Umsatzraten der Biomasse

Die Ammonium-Umsatzraten der Biomasse wurden in Batchversuchen zu jeder
Betriebsphase bestimmt. Dabei sind jeweils die Umsatzraten in mg pro Liter Reaktorinhalt
sowie die Umsatzraten bezogen auf ein Gramm Biomasse berechnet worden. Die
Batchversuche fanden am 83. (Phase 1), 162. (Phase 2) und 183. (Phase 3) Betriebstag
statt.
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Abbildung 54: Umsatzraten der Biomasse aus Reaktor 1 in den drei Betriebsphasen

In Abbildung 54 sind die Umsatzraten der Biomasse aus Reaktor 1 dargestellt. In der
ersten Betriebsphase hatten die suspendierte Biomasse und die im Biofilm gebundenen
Bakterien noch einen etwa gleich grof3en Anteil an der gesamten NH,-N - Umsetzung des
Reaktors. Die auffallenden Unterschiede in der Umsatzleistung pro Gramm Biomasse
beruhen hauptsachlich auf der ebenso grolen Differenz in der Biomassekonzentration.
Nach der Neubeflillung zu Beginn der zweiten Versuchsphase zeigte sich mit 8,75 mg
NH4-N/I*h im Biofilm gegenuber 1,5 mg NH4-N/I*h in der suspendierten Biomasse eine
deutliche Konzentration der NH;-N-Umsetzung auf die Biofilmfraktion. In der dritten
Versuchsphase blieb diese generelle Verteilung weitestgehend bestehen.

Eine Erhdhung der Gesamtumsatzleistung des Reaktors um 0,95 mg NH4-N/I*h, sowie
eine geringfligige Verringerung der Biofilm-Umsatzrate bewirkten einen Anstieg des
Anteils der suspendierten Biomasse an der Gesamt-NH-N-Umsetzung auf 30 %.
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In der folgenden Abbildung 55 wird die Entwicklung der Umsatzraten der Biomasse aus
Reaktor 2 gezeigt.
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Abbildung 55: Umsatzraten der Biomasse aus Reaktor 2 in den drei Versuchsphasen

In Reaktor 2 ist in der ersten Versuchsphase eine deutliche Lokalisation der
Biomasseaktivitdt in der Biofilmfraktion festzustellen. Im Versuchsansatz mit der
suspendierten Biomasse werden 4,67 mg NH4-N/I*h umgesetzt, im Biofilmansatz betragt
die NH;-N-Umsatzrate 20,47 mg/I*h. Umgerechnet auf die Biomasse ergibt sich fir die
suspendierte Biomasse (0,023 g /I abfiltrierbare Stoffe, AFS) eine NH4,-N Umsatzrate von
202,6 mg/h*g AFS. Die Umsatzrate des Biofilms auf den Aufwuchstragern betragt 26,1
mg NH4-N/h*g oTS. Auch die Batchversuche in der zweiten und dritten Phase zeigten
deutlich, dass die suspendierte Biomasse so gut wie keine nitrifizierende Aktivitat
aufweist.
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3.4.4 Biofilmentwicklung

In diesem Abschnitt wird die Entwicklung der Biomasse auf den Aufwuchstragern
beschrieben. Als Malf fir die Biofilmentwicklung wurde regelmaRig die Trockenmasse
(TS) bzw. deren organischer Anteil (oTS) bestimmt. Zusatzlich wurden mikroskopische
Untersuchungen bewachsener Aufwuchstrager vorgenommen, um den Bedeckungsgrad
der Aufwuchstrager sowie die Biofilmdicke zu bestimmen.

3.4.4.1 Biofilm-TS/oTS

Abbildung 56 zeigt die Entwicklung der Biomasse auf den Aufwuchstragern in Reaktor 1.
Leider wurde die Bestimmung der Biofilm-TS erst mit Beginn der ersten Versuchsphase
begonnen, so dass keine Daten aus der Einfahrperiode der Reaktoren zur Verfiigung
stehen. Vergleichbare Daten entstanden erst bei der Neubefullung von Reaktor 1.
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Abbildung 56: Entwicklung der Biomasse auf den Aufwuchstragern in Reaktor 1

Anfangs schwanken Trockenmasse (TS) und der organische Anteil der Trockenmasse
(oTS) starker, es ist jedoch ein paralleler, langsamer Anstieg zu erkennen. Die organische
Trockenmasse macht zu dieser Zeit durchschnittlich 65 % (x 25.44 %) der gesamten TS
aus. Nach der Neubeflllung des Reaktors am 135. Tag entwickeln sich TS und oTS
deutlich schneller. Der organische Anteil der Biomasse ist in den letzten beiden
Versuchsphasen mit durchschnittlich 71,43 % (x 11,19) ebenfalls hoher.
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Abbildung 57: Entwicklung der Biomasse auf den Aufwuchstragern in Reaktor 2

In Reaktor 2 (Abbildung 57) entwickelten sich die Biofilme auf den Aufwuchstragern
deutlich schneller als in Reaktor 1 und ihre Trockenmasse erreichte nach wenigen
Wochen ein konstantes Level von durchschnittlich 0,80 g/l (in Reaktor 1 wurden ahnlich
hohe Werte erst gegen Ende der letzten Versuchsphase erreicht). Mit Eintreten in die
zweite Versuchsphase mit einer doppelt so hohen NH4-N-Fracht wie in der langen ersten
Versuchsphase, nahm die Biofilm-TS innerhalb kurzer Zeit um ein Vielfaches zu. In der
letzten Versuchsphase erfolgte nach einer kurzen Plateauphase erneut eine Zunahme der
Trockenmasse, jedoch weniger stark als in der vorherigen Phase. Die maximal erreichte
Biofilm-TS in Reaktor 2 ist mehr als 7 mal so hoch wie in Reaktor 1.

Wahrend der organische Anteil der Biofilm-TS in der ersten Versuchsphase mit
durchschnittlich 83,5 % noch sehr hoch war, reduzierte sich dieser in der 2. und 3.
Versuchsphase auf durchschnittlich 53, 4 %. In diesem Punkt besteht ein Unterschied
zwischen Reaktor 1 und Reaktor 2. In Reaktor 1 ist das starke Wachstum der Biofilm-TS
in den Phasen mit héherem Substratangebot von einem ebenfalls starken Wachstum der
Biofilm-oTS begleitet. In Reaktor 2 basiert die starke Zunahme der Biofilm-TS in Phase 2
und 3 hauptsachlich auf der Einlagerung anorganischer Substanzen in die Biofilmmatrix.

Augenfallig wird der Unterschied zwischen beiden Reaktoren an Hand der
mikroskopischen Aufnahmen auf der folgenden Seite. Querschnitte von Aufwuchstragern
des gleichen Betriebstages aus beiden Reaktoren sind dort gegenubergestellt.
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R 1: 21. Betriebstag

R 1: 82. Betriebstag R 2: 82. Betriebstag

R 1: 194. Betriebstag R 2: 194. Betriebstag

Abbildung 58: Mikroskopische Aufnahmen der Biofilme (Laborversuchsanlage,
Reaktoren 1 und 2)

3.4.4.2 Bedeckungsgrad der Aufwuchstrager

Abbildung 59 =zeigt die prozentuale Entwicklung des Bedeckungsgrades der
Aufwuchstrager. Es war eine bestandige Zunahme der Biofilmoberflache in Reaktor 2 zu
beobachten. Im ersten Reaktor war erst am 80. Betriebstag ein nennenswerter
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Bedeckungsgrad zu sehen. Bereits nach 20 Tagen waren in Reaktor 2 mehr als 50 % der
inneren Oberflache der Aufwuchstrager mit Biofilm bewachsen. Nach 80 Tagen war ein
nahezu vollkommener Bewuchs der inneren Oberflache zu verzeichnen.

Nach der Neubeflllung war in Reaktor 1 ebenfalls ein kraftigeres Wachstum der Biofilme
zu erkennen. Gegen Ende der letzten Versuchsphase wurde hier ein Bedeckungsgrad
von 75 % der inneren Aufwuchstragerflache erreicht.

Auf den AuBenseiten der Aufwuchstrager fand nur wenig Biofilmwachstum statt. In
Reaktor 2 war dieses jedoch ebenfalls ausgepragter als in Reaktor 1. Am Ende der
zweiten Versuchsreihe wurde in Reaktor 2 eine Bedeckung von knapp 25 % der aul3eren
Aufwuchstrageroberflache erreicht, in der letzten Betriebsphase sank dieser Anteil
allerdings auf 6 %. In Reaktor 1 konnte zu keiner Zeit eine hoherer Bedeckungsgrad als
10 % ausgemacht werden.
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Abbildung 59: Bedeckungsgrad der Aufwuchstrager mit Biofilm

3.4.4.3 Biofilmtiefe

In Abbildung 60 wird die Entwicklung der Biofilmtiefe gezeigt. In Reaktor 2 war eine
kontinuierliche Zunahme der Biofilmtiefe im Inneren der Aufwuchstrager zu registrieren.
Die durchschnittliche Zunahme der Biofilmtiefe Gber den ganzen Betriebszeitraum betrug
etwa 1,1 ym/d. Selbst auf der Aufenseite der Aufwuchstradger wurden hier Biofilmtiefen
von knapp 65 pym gemessen. Ahnlich wie der Bedeckungsgrad, verringert sich in der
letzten Betriebsphase auch die Biofilmtiefe auf der Aul3enseite der Aufwuchstrager stark.
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In Reaktor 1 verlauft die Entwicklung der Biofilmtiefe, analog zum Bedeckungsgrad,
ebenfalls deutlich weniger ausgepragt als in Reaktor 2. Die erreichten Maxima liegen mit
durchschnittlich 75 ym gegen Ende der letzten Versuchsphase auch deutlich unter den in
Reaktor 2 gemessenen Werten von durchschnittlich 206 ym.

Die Angabe einer durchschnittichen Zunahme der Biofilmtiefe pro Tag ist aufgrund der
Neubeflllung fur Reaktor 1 leider nicht zu bewerkstelligen.

Biofilmtiefe [pm] R 1 Innen R 1 AuRen =A=—R 2 Innen = A= R 2 AuRen

250
Phase 1 Phase 2 Phase 3

"

Betriebstage

Abbildung 60: Entwicklung der Biofilmtiefe in beiden Reaktoren

3.4.5 Diskussion und Schluffolgerungen

Die wesentlichen technischen Selektionsfaktoren, die zu einer Foérderung des Wachstums
von Biofilmen mit den untersuchten Abwassern flihren, sind bereits in den vorherigen
Kapiteln dargelegt worden. An Hand der Bestimmung des Biofiimwachstums und der
Biofilmaktivitat lieRen sie sich hier auch experimentell demonstrieren:

e Reaktoren mit suspendiertem Wachstum sind praktisch ein Chemostat, d.h. das
limitierende Substrat liegt im Reaktor im Minimum vor und begrenzt die
Wachstumsrate.

e Biofilme sind weit starker transportlimitiert als frei suspendierte Zellen. Da das
limitierende Substrat im Chemostaten praktisch nicht frei verfligbar ist, sind im
Biofilm immobilisierte Organismen im Nachteil bei der Konkurrenz um dieses
Substrat. Die Wachstumsrate der Biofilmorganismen ist daher weitaus geringer,
wenn sie mit suspendierten Zellen um das limitierende Substrat konkurrieren
mussen.
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Die hydraulische Aufenthaltszeit muss zur Férderung des Biofilmwachstums daher
so gewahlt werden, dass suspendierte Biomasse ausgeschwemmt wird.
Enstprechend zeigen Biofime in Reaktoren mit kirzeren hydraulischen
Aufenthaltszeiten, als es dem minimal erforderlichen Schlammalter fir
suspendierte Zellen entspricht, ein schnelleres Wachstum und eine hohere
Aktivitat.

Bei den hier untersuchten Schlammwassern ist die Saurekapazitat (als HCO3)
das limitierende Substrat, da sie im Rohabwasser im molaren Verhaltnis zu NH 4-N
von 1 vorliegt. Die in diesen Abwassern vorliegende Saurekapazitat begrenzt die
maximale aerobe Ammoniumoxidation somit bereits auf ca. 50 % der gesamten
Ammoniumfracht.

Bezogen auf die erforderliche Begrenzung der Ammoniumoxidation auf Nitrit lassen sich
folgende Zusammenhange ableiten:

Mafgeblicher Faktor fir die gezielte Bildung von Nitrit und die Verhinderung der
weitergehenden Oxidation zu Nitrat ist das Verhaltnis von O,-Verflgbarkeit zu
Saurekapazitat. Bei einer NH;-N-Zulaufkonzentration von 400 mg/I (entsprechend
einer N-Flachenbelastung von ca. 11 g NH4-N/m? d) erfolgte fast ausschlieRlich die
Bildung von Nitrit. Bei abnehmenden Flachenbelastungen (Zulaufkonzentrationen
von 300 und 200 mg/I NH4-N) nahm die Abhangigkeit der Nitritbildung von der O ,-
Konzentration zu.

Bei N-Flachenbelastungen von ca. 5,5 und 8,5 g N/m* d war die erwlnschte
Begrenzung der N-Oxidation bis zum Nitrit durch eine Kontrolle der O-
Konzentration regelbar. Die jeweils optimale O,-Konzentration ermdglichte NO,-N-
Anteile am gesamten oxidierten N von ca. 90 %.

Dem gegenlber gab es keinen Zusammenhang zwischen der Konzentration an
freiem Ammoniak und der Bildung von Nitrit. Die vielfach postulierte
,Ammoniakhemmung® spielt bei der Nitritation in volldurchmischten
Biofilmreaktoren keine Rolle. Entsprechend kann auch auf eine kunstliche
Anhebung des pH-Wertes zum Zweck der Verhinderung einer Nitratbildung
vollstandig verzichtet werden.
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3.5 Etablierung der Deammonifikation im moving-bed-System

3.5.1 Deammonifikation im kontinuierlichen Betrieb

Nach Abschluss der Untersuchungen zur Nitritbildung im Biofilm durch Kontrolle der O -
Konzentration (Kap. 3.4.2) wurde der moving-bed-Reaktor R 2, der ein gutes
Biofilmwachstum bei 12 Stunden hydraulischer Aufenthaltszeit gezeigt hatte, bei geringer
Beluftung (60 I Luft pro Stunde) weiterbetrieben. Die Zulaufkonzentration betrug zunachst
noch 300 mg/l NH4-N, nach 20 Tagen wurde sie auf 150 mg/| NH4-N gesenkt.

Nach ca. 4 Wochen in dieser Betriebsphase (230. Betriebstag des Reaktors) zeigten sich
erste deutliche Abnahmen in der Konzentration der gelosten N-Verbindungen im
Vergleich zur Zulaufkonzentration (Abbildung 61).
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Abbildung 61: N-Zulauf- und Ablaufkonzentrationen im Biofilmreaktor R 2

Die prozentuale N-Elimination ist in Abbildung 62 dargestellt.

Nachdem sich bis zum 265. Betriebstag weiter steigende Eliminationsraten beobachten
lieRen (bis zu 60 % der zulaufenden N-Fracht) wurden zunachst Batchversuche und eine
mikrobiologische Analyse durchgefuhrt, um die Anwesenheit und Aktivitdt von Anammox-
Organismen nachzuweisen (Kap. 3.5.2).

Um den Einfluss unterschiedlicher Flachenbelastungen im Verhaltnis zu wechselnden O ,-
Konzentrationen zu ermitteln, wurde ab dem 270. Tag begonnen, die Bellftungsrate bei
zwei verschiedenen Zulaufkonzentrationen zu variieren (Kap. 3.5.3).
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Abbildung 62: N-Elimination bezogen auf die Zulauffracht im Biofilmreaktor R 2

3.5.2 Nachweis der anaeroben Ammoniumoxidation im Biofilm

Um die Beteiligung anaerober Ammoniumoxidierer an der beobachteten N-Elimination
nachzuweisen, wurden einerseits Batchversuche durchgefiihrt, andererseits wurde eine
Probe des Biofilms mit Hilfe von Oligonukleotidsonden durch die TU Minchen auf das
Vorkommen dieser Organismen untersucht.

Im Batchversuch lasst sich die Anammox-Reaktion nachweisen, wenn unter
Sauerstoffabschluss Ammonium und Nitrit parallel umgesetzt werden und dabei geringe
Mengen Nitrat entstehen. Voraussetzung dafir ist, dass auRer Ammonium kein anderer
potentieller Elektronendonator und aufler Nitrit kein weiterer Elektronenakzeptor
anwesend ist. Es wurde daher ein CSB- und nitratfreies, hydrogenkarbonatgepuffertes
Mineralmedium flr die Versuche eingesetzt, dem auf’er Ammonium und Nitrit keine
weiteren Substrate zugegeben wurden. Der gasdicht verschlossene Reaktor wurde mit
Ar/CO, gesplilt.

Die Umsetzungen eines solchen anoxischen Versuchs sind in Abbildung 63 dargestellt.
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Abbildung 63: Anoxischer Batchversuch mit deammonifizierenden Biofilmen

Ammonium und Nitrit zeigten eine lineare Abnahme, die Konzentration von Nitrat nahm
linear zu. In der Summe der gelésten N-Verbindungen zeigte sich eine deutliche
Elimination. An der unveranderten Umsatzrate Uber die Versuchsdauer (lineare Ab- bzw.
Zunahme) ist erkennbar, dass die Umsetzungen nicht substatlimitiert waren.

Die ermittelten Umsatzraten sowie das daraus abgeleitete Umsatzverhaltnis der N-
Verbindungen sind in Tabelle 25 zusammengefasst.

Tabelle 25: Umsatzraten und -verhaltnisse der N-Verbindungen im anoxischen

Batchversuch

NH4-N NO,-N NO3-N
Umsatzrate (mg/l h) - 13,80 - 18,00 + 3,60
Umsatzverhaltnis - 1,00 - 1,30 + 0,26

Das Umsatzverhaltnis von Ammonium, Nitrit und Nitrat entsprach exakt der bekannten
Stéchiometrie der Anammox-Reaktion nach Van de Graaf et al. (1997). Parallele andere
Reaktionen waren somit auszuschlief3en.

Ein direkter Nachweis von Anammox-Organismen im Biofilm erfolgte mit spezifischen,
fluoreszenzmarkierten 16S rRNA-Sonden (Tabelle 26).
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Tabelle 26: Mit FISH detektierte Organismen(gruppen) im deammonifizierenden Reaktor
(nach Schmider, 2004)

Sonde/n Spezifitat Detektion’ Ergebnis
EUBmiIx Die meisten Eubacteria + vorhanden, ca. 25 - 50 % der gesamten
Biomasse?

AMXmix Anaerobe + vorhanden, ca. 25 % von EUBmix
Ammoniumoxidierer

Kst157 Candidatus ,K. -
stuttgartiensis”

Ban163 Candidatus ,B. + vorhanden, 100% von AMXmix
anammoxidans®

Bet42a B-Proteobacteria + vorhanden, ca. 25 % von EUBmix

Gam42a y-Proteobacteria -

Alfmix a-Proteobacteria + vorhanden, ca. 25 % von EUBmix

' Detektionslimit 10° — 10° Zellen
2 Mit SYBR-Green detektierte Zellen = 100 %

Im Biofilm zeigte sich ein klar positives Signal auf ein allgemeines Sondenset fir
anaerobe Ammoniumoxidierer (AMXmix). Die AMX-positiven Zellen hybridisierten
vollstandig mit einer Sonde, die flr Candidatus ,Brocadia anammoxidans® spezifisch ist
(Ban163), allerdings nicht mit der Sonde Kst157 (Candidatus ,Kuenenia stuttgatiensis®).

20.00 prn g 2000 um

Abbildung 64: Mit FISH detektierte anaerobe Ammoniumoxidierer im Biofilm des
deammonifizierenden Reaktors. Links: Sonden-Set AMXmix, rechts:
Sonde Ban163, spezifisch flir Candidatus ,Brocadia anammoxidans®
(Schmider, 2004)
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Eine Quantifizierung der Zellen war auf Grund der Heterogenitat der Biofilmstruktur nur
schwer moglich (Abbildung 64), daher wurde nur nach Haufigkeitsstufen abgeschatzt (0,
25, 50, 75, 100 %).

3.5.3 Einfluss von N-Flachenbelastung und O,-Konzentration auf die
Deammonifikation im kontinuierlichen Betrieb

Fir die Untersuchungsphasen zur Abhangigkeit der N-Elimination Uber Deammonifikation
von Flachenbelastung und O,-Zufuhr wurden zwei Belastungsstufen ausgewahlt, die Gber
veranderte Zulaufkonzentrationen eingestellt wurden. Die hydraulische Aufenthaltszeit
blieb mit 12 Stunden jeweils konstant.

Die niedrige Flachenbelastung wurde mit 1,4 g N/m? d gewahlt, entsprechend einer
Zulaufkonzentration von 50 mg/l NHs;-N. Dies entspricht der GroéRRenordnung der
Ammoniumkonzentration von kommunalem Abwasser und ist weit entfernt von den hohen
Konzentrationen bis ca. 1000 mg/l NH4-N, wie sie in Filtratwassern herrschen. Gleichzeitig
ist eine Flachenbelastung von 2 g N/m? d ein gangiger Bemessungswert fir
Biofilmanlagen zur vollstandigen Nitrfikation.

Durch die Wahl dieser Einstellung sollte der Nachweis gefuhrt werden, dass nicht die
Abwasserkonzentration entscheidend ist, sondern das stdchiometrische Verhaltnis von
Substrat zu O, im Biofim - letztich also Deammonifikation in allen
Konzentrationsbereichen moglich ist, sofern die O,-Zufuhr angepasst geregelt wird.

In einer zweiten Phase wurde mit 8,4 g N/m* d eine deutlich héhere N-Belastung
eingestellt (entsprechend einer Zulaufkonzentration von 300 mg/l). Diese Konzentration
wurde gewahlt, weil sich in den Versuchen zur Nitritation im Biofilm (Kap. 3.4) gezeigt
hatte, dass hier noch ein Einfluss der O,-Konzentration auf die Nitritbildung wirksam ist
(vgl. Abbildung 53).

Bei einer hoheren Zulaufkonzentration von 400 mg/l (entsprechend einer
Flachenbelastung > 11 g N/m? d) war hingegen kein Einfluss der O,-Konzentration mehr
feststellbar, da bei dieser Belastung der HCO3; Flux in den Biofilm so hoch ist, dass
ausschlieBlich Nitritation stattfindet.

In beiden hier untersuchten Belastungsstufen wurde die O,-Zufuhr systematisch variiert.
Damit sollte zum einen die optimale O,-Konzentration fir weitestgehende
Deammonifikation im jeweiligen Belastungsbereich ermittelt werden, zum anderen sollte
die O,-Konzentration bestimmt werden, bei der keine N-Elimination mehr stattfindet und
die Biofilme vollstandig zum Nitrat nitrifizieren.

Jede Versuchseinstellung wurde Uber mehrere Tage beibehalten, bis mehrfach
hintereinander ein stabiler Zustand gemessen werden konnte. Die zusammengefassten
Ergebnisse sind in Abbildung 65 dargestellt.
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Abbildung 65: Ablaufkonzentrationen des deammonifizierenden Reaktors R 2 bei

niedriger (links) und hoher (rechts) N-Flachenbelastung in Abhangigkeit
der O,-Konzentration. Oben: Ablaufkonzentration der einzelnen N-
Parameter. Mitte: pH-Wert und verbleibende Saurekapazitat im Reaktor.
Unten: N-Zulauf- und Ablaufkonzentrationen

Bei niedriger N-Belastung nahm die Nitratbildung oberhalb 1,0 mg/l O, deutlich zu, der
Reaktor nitrifizierte zunehmend vollstandig. Um 1,0 mg/l O, zeigte sich die héchste N-
Elimination bei gleichzeitig geringster Nitratbildung. Diese O,-Konzentration markiert auch
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die Grenze, ab der die Saurekapazitdt annahernd aufgebraucht ist. Entsprechend sank
auch der pH-Wert. Bei 3,0 mg/l O, schliel3lich wurde samtliches entfernte Ammonium zu
Nitrat oxidiert. Nitrit als Zwischenprodukt war nicht messbar.

Dieser Verlauf spiegelt den Einfluss des zunehmenden O,-Fluxes in den Biofilm wider. O,
wird einerseits bendtigt, um das fur die Anammox-Reaktion notwendige Nitrit zu bilden.
Weiter steigende O,-Verfugbarkeit fuhrt dann jedoch =zu einer vollstandigen
Durchdringung des Biofilms mit Sauerstoff und somit zu einer Hemmung der Anammox-
Organismen.

Dem gegenuber sind die gleichen Mechanismen bei hoherer Flachenbelastung zwar auch
wirksam, das Optimum verschiebt sich jedoch weit hin zu héheren O,-Konzentrationen.
Eine ahnlich starke Nitratproduktion wie bei niedriger Belastung konnte selbst bei
maximaler Bellftung nicht beobachtet werden. Hier war der O,-Flux in den Biofilm vor
allem durch das O,-Eintragsvermoégen des Bellftungssystems begrenzt.

Bezogen auf die N-Elimination ergaben sich somit zwei Optimumkurven in
belastungsabhangig unterschiedlichen Bereichen der O,-Konzentration (Abbildung 66).
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Abbildung 66: Abhangigkeit der N-Elimination von der O,-Konzentration bei
unterschiedlicher Flachenbelastung

Die im Versuch ermittelte optimale O,-Konzentration fiir die niedrige Belastung von 1,4 g
N/m? d lag bei ca. 1,0 mg/l O,. Als Spitzenwert konnte eine N-Elimination von 45 % der
Zulauffracht erreicht werden. Dies entspricht einer Flacheneliminationsleistung von 0,6 g
N/m? d.

Im hoéheren Belastungsbereich wurde die beste N-Elimination ab O,-Konzentationen von
2,0 mg/l erreicht. Selbst bei maximaler Bellftung war kaum eine Abnahme der
Eliminationsleistung gegenliber dem Spitzenwert zu verzeichnen. Bis zu einer O,-
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Konzentration von 4 mg/l wurden annahernd stabil 50 % der N-Fracht Uber
Deammonifikation eliminiert.

Der hoéchste gemessene Wert bei hoher Belastung betrug 63 % Elimination bezogen auf
die Zulauffracht. Dies entspricht einer Flacheneliminationsleistung von 5,3 g N/m? d.

Die O,-Konzentration tauscht als Parameter jedoch etwas dariber hinweg, dass es sich
hier letztlich um Phanomene des Stofffluxes handelt. Da bei zunehmender O,-
Verfugbarkeit die Eindringtiefe in den Biofilm groRer wird, kdnnen auch mehr aerobe
Ammoniumoxidierer am Substratumsatz teilnehmen, sofern ausreichend Substrat (NH 4-N
und HCO3') vorhanden ist. Dem entsprechend steigt auch der O,-Verbrauch. In Abbildung
67 ist daher zu den bereits dargestellten Eliminationsleistungen statt der O,.Konzentration
der ihr zu Grunde liegende Luftvolumenstrom aufgetragen.

Wahrend bei einer Bellftungsleistung von 100 I/h unter niedriger N-Belastung bereits eine
vollstandige Nitrifikation ohne N-Elimination eintrat, wurde bei sechsfach  hoherer
Belastung, aber achtfacher Bellftungsrate noch eine N-Elimination von ca. 50 %
gemessen.
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Abbildung 67: Abhangigkeit der N-Elimination vom Luftvolumenstrom in den
Versuchsreaktor bei unterschiedlicher Flachenbelastung

Somit ist die Effizienz der Deammonifikation im Biofilm sinnvoller Gber den O,-Flux im
Verhaltnis zum Substratflux zu beschreiben als Uber die gemessene O,
Gleichgewichtskonzentration. Eine konzentrationsabhangige O,-Regelung ist daher nicht
zielfGhrend.

Ein groRRer Nachteil von moving-bed-Systemen ist, dass sich der O,-Eintragskoeffizient im
Versuchsmalistab kaum ermitteln 1&sst. Die O,-Verbrauchsrate von Biofilmen andert sich
— im Gegensatz zu belebtem Schlamm — sehr stark bei geanderter O,-Konzentration.
Zudem haben die Aufwuchstréager einen unkalkulierbaren Einfluss auf die GréRe der
Luftblasen und ihre Verweilzeit im Reaktor.
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Der Betriebspunkt eines Beluftungssystems in einem moving-bed-
Deammonifikationsreaktor kann daher nur fir jedes einzelne System empirisch an Hand
der gemessenen Eliminationsleistung ermittelt werden.

3.5.4 Einfluss der O,-Konzentration im Batchversuch

Zusatzlich zu den Versuchen im kontinuierlichen Reaktorbetrieb wurden noch weitere
Batchversuche bei unterschiedlichen O,-Konzentrationen durchgeflihrt. Zwar ergibt sich
aus den im vorigen Abschnitt dargelegten Zusammenhangen, dass auf Grund der
Fluxabhangigkeit von Substraten und O, in den Biofiim fir Versuche eher ein
Gleichgewichtszustand anzustreben ist, wie er in kontinuierlich durchstrémten Reaktoren
mdglich ist. In Batchversuchen herrschen definitionsgemal jedoch keine konstanten
Bedingungen. Allerdings liegen bisher nur wenige Messergebnisse an
deammonifizierenden Biofilmen vor, die zum Uberwiegenden Teil in Batchversuchen
gewonnen wurden.

Helmer et al. (2001) und Helmer-Madhok et al. (2002) verfolgten die N-Umsetzungen von
deammonifizierenden Aufwuchstragern aus einer von Hippen (2001) betriebenen ersten
moving-bed-Versuchsanlage unter steigenden O,-Konzentrationen. Dabei zeigte sich bei
Vorlage von ausschliellich Ammonium, dass eine optimale Deammonifikationsrate bei
O,-Konzentrationen < 1 mg/l erreicht wurde. Darlber hinaus flhrten hoéhere
Konzentrationen zu einem Anstieg der aeroben Oxidation zu Nitrit und Nitrat. Bei 5,0 mg/I
waren nur noch aerobe Prozesse zu beobachten und eine Elimination von Ammonium
und Nitrit Gber anaerobe Ammoniumoxidation fand nicht mehr statt.

Um die in diesem Vorhaben angereicherten Biofilme zumindest ansatzweise mit den
friheren Untersuchungsergebnissen vergleichen zu kénnen, wurde eine entsprechende
Reihe von Batchversuchen durchgeflihrt.

Als Substrat wurde auf eine Konzentration von 100 mg/l NH4-N verdinntes Filtratwasser
eingesetzt. Neben den N-Parametern wurde auch die HCO; Konzentration bestimmt.
Uber eine Regeleinheit wurden O,-Konzentrationen zwischen 0 und 6 mg/l eingestellt.

Die Versuche wurden Uber 6 Stunden beprobt. Ausgewertet wurde jedoch nur der Bereich
linearer Umsatzraten. Hier zeigte sich erwartungsgemaf, dass nach vollstandigem HCO35
-Verbrauch die Reaktionen fast zum Stillstand kamen, da das fehlende Hydrogenkarbonat
die Bildung von Nitrit limitierte.

Die N-Elimination bei steigenden O,-Konzentrationen ist in Abbildung 68 dargestellt.
Zusatzlich ist fur jeden Versuch noch die verbliebene Saurekapazitat aufgetragen.
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Abbildung 68: Deammonifikationsleistung bezogen auf die N-Anfangskonzentration im
Batchversuch in Abhangigkeit der O,-Konzentration und verbleibende
Saurekapazitat. N-Anfangskonzentration = 100 mg/!

Ausgewertet wurden die ersten 210 Minuten der Versuche, da hier in keinem Ansatz eine
Limitierung durch HCO3; messbar war. Die absinkende restliche Saurekapazitat bei
steigender Oj-Konzentration zeigt aber, dass hohere Oj-Konzentrationen einen
schnelleren Umsatz erlauben. Die tatsachlich Uber Deammonifikation eliminierte NH4-N-
Menge blieb jedoch in einem weiten Konzentrationsbereich zwischen 1,5 und 6,0 mg/l O,
konstant.

Dadurch wird auch im Batchversuch belegt, dass die Deammonifikation in einem
hochaktiven Biofilm erst dann anfallig gegenliber hdheren O,-Konzentrationen ist, wenn
nicht mehr genligend Saurekapazitat verfugbar ist, um einen hohen O,-Verbrauch durch
aerobe Ammoniumoxidierer zu gewahrleisten.

Unterhalb 1,5 mg/l O, lagen geringere Eliminationsraten vor, da durch die niedrige O,-
Verfugbarkeit die aerobe Ammoniumoxidation zu Nitrit begrenzt war und somit der zweite
Teilschritt (anaerobe Ammoniumoxidation) durch den fehlenden Elektronenakzeptor
limitiert war.

3.5.5 Diskussion und Schlussfolgerungen

Deammonifikationsreaktoren nach dem moving-bed-Prinzip lassen sich innerhalb kurzer
Zeit (wenige Monate) gezielt ohne Animpfung mit Anammox-Biomasse in Betrieb nehmen,
sofern die folgenden Grundvoraussetzungen beachtet werden:

o Es muss ein hoch aktiver, stark O, verbrauchender Biofilm erzeugt worden sein
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e In Abhangigkeit der Substratbelastung muss die O,-Zufuhr so geregelt werden,
dass der O,-Flux in den Biofilm geringer ist als der Flux des limitierenden
Substrates aus dem Abwasser.

e Dies ist dann sicher gegeben, wenn alleine durch die Begrenzung der O -Zufuhr
(ohne Manipulation des pH-Wertes!) eine Uberwiegende Bildung von Nitrit statt
Nitrat erfolgt. Eine konzentrationsabhangige O,-Regelung ist daftr nicht sinnvoll.

Unter diesen Voraussetzungen ist auch bei ,diinnen“ Biofilmen von lediglich 200 um Dicke
gewahrleistet, dass anoxische Bereiche entstehen kénnen, in denen NH4,-N und NO,-N
gleichzeitig vorliegen. Damit ist ein geeignetes Habitat fur anaerobe Ammoniumoxidierer
verflgbar.

Limitierendes Substrat im Abwasser ist die Saurekapazitat. Je geringer die Sadurekapazitat
eines Abwassers im molaren Verhaltnis zum Ammonium ist, desto weniger NH4-N kann
uber Deammonifikation eliminiert werden.

Daraus ergibt sich, dass Abwasser, die ein 1:1-Verhaltnis von HCO3 zu NH4-N aufweisen,
fur die Deammonifikation sehr gut zuganglich sind. Dies ist bei allen Abwassern aus dem
anaeroben Abbau organischer Substanz gegeben, sofern nicht durch weitere
verfahresnstechnische Schritte dieses Verhaltnis gestort wird.

Unter diesen Bedingungen ist Deammonifikation nur bei niedrigen Flachenbelastungen
O.-empfindlich. Niedrige Flachenbelastung bedeutet einen geringen Substratflux in den
Biofilm. Entsprechend muss die O,-Zufuhr geregelt werden, um einen
uberstéchiometrischen O,-Flux in den Biofilm zu vermeiden. Bei sorgfaltiger Steuerung
des O,-Fluxes ist die Anwendung der Deammonifikation keineswegs auf hochbelastete
Abwasser beschrankt, sondern funktioniert auch in Konzentrationsbereichen, wie sie fur
kommunale Abwasser typisch sind.

Bei steigender Flachenbelastung verringert sich die O,-Sensitivitat erheblich. Bei einer
hier eingestellten Belastung von 8,4 g N/m*> d war innerhalb realistischer
Konzentrationsbereiche bis 4,0 mg/l O, keine deutliche Leistungseinbul3e zu verzeichnen.

Bei gut abgestimmter Einstellung der mafigeblichen GréRen Flachenbelastung und O -
Flux lieBen sich Flachenabbauleistungen von > 5 g N/m? d erreichen. Es ist davon
auszugehen, dass diese Leistungen in gewissen Grenzen noch optimiert werden kénnen.
Hierflr sind jedoch langfristige Versuche erforderlich.
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3.6 Halbtechnische Versuche auf der Klaranlage Osnabriick-Eversburg

3.6.1 Grundsatzliche Zuganglichkeit des Filtratwassers der KA Osnabriick
fiir Deammonifikation bzw. anaerobe Ammoniumoxidation

Zur Klarung, ob das Filtrat der KA Osnabriick grundsatzlich flr eine Behandlung mittels
Deammonifikation in Frage kommt, wurden Batchversuche durchgefiihrt.

Verglichen wurden jeweils ein Mineralmedium, das sonst zur gezielten Anreicherung
anaerober Ammoniumoxidierer eingesetzt wird, das Filtratwasser der KA Hannover-
Gimmerwald (Schlammkonditionierung mit Polymeren) und das Filtrat der KA Osnabrlick
(Konditionierung mit Kalkmilch). Vor Versuchsbeginn war die Neutralisierung des Filtrates
der KA Osnabrick notwendig, da es auf Grund seines hohen pH-Wertes (eingesetzte
Probe: pH 10,5) in einem Batchversuch nicht unbehandelt genutzt werden kann.

Eingesetzt wurden Biofilme aus einer Laborversuchsanlage zur Deammonifikation, die
seit einigen Monaten mit Filtratwasser der KA Gimmerwald beschickt wurde.

Die Versuche wurden einmal unter niedriger O,-Konzentration (1 mg 1), nur mit den zu
testenden Wassern als NH;-N-Quelle, durchgefihrt. Diese Bedingungen entsprechen
denen eines Deammonifikationsreaktors, in dem NH4-N einstufig zu N, umgesetzt werden
kann.

In einer zweiten Versuchsreihe wurden Bedingungen geschaffen, die ausschlie3lich den
zweiten Teilschritt der Deammonifikation fordern, die anaerobe Ammoniumoxidation mit
NO.-N als Elektronenakzeptor unter O,-Abschluf3. In diesem Fall wurde zusatzlich zu den
Abwassern noch NO,-N dosiert. Die Umsetzungen wurden Uber 2 — 3 Tage verfolgt und
die bilanzierte N-Elimination auf die eingesetzte Biofilmoberflache umgerechnet
(Abbildung 69).
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Abbildung 69: N-Eliminationsleistung  von = deammonifizierenden  Biofilmen  mit
Filtratwassern der KAn Osnabriick und Gummerwald im Vergleich zu
einem Mineralmedium. Aerober Versuch: Nur Filtrat bzw. Medium als NH -
N-Quelle bei niedriger O,-Konzentration; anoxischer Versuch: Zusatzliche
Dosierung von NO,-N als Elektronenakzeptor

Sowohl! in den aeroben als auch in den anoxischen Versuchen wurde die hochste
flachenbezogene Umsatzrate in den Ansatzen mit Mineralmedium gemessen.

Die Ergebnisse der beiden Filtratwasser lagen jeweils darunter. Setzt man die Umsatzrate
mit Mineralmedium im jeweiligen Ansatz als Referenzwert = 100 %, so wurden mit Filtrat
aus Osnabriick im aeroben Versuch 63 % des Referenzwertes erreicht (Gimmerwald: 94
%). Im anoxischen Versuch konnten 75 % (Osnabrick) bzw. 81 % (GUimmerwald)
ermittelt werden.

Es war somit mit verringerten Umsatzraten mit Osnabricker Filtrat gegenuber den
anderen Medien zu rechnen, allerdings konnten langfristige Adaptationen an veranderte
Abwasserqualitdten in den orientierenden Vorversuchen nicht abgebildet werden.

3.6.2 Betriebsergebnisse StraBe 1 (zweistufig: Becken 1 und 2)

Das primare Ziel flir das aerob betriebene Becken 2 war, eine stabile Nitritbildung im
Biofilm zu erreichen und den maximal moéglichen Anteil des im Zulauf enthaltene NH 4-N
umzusetzen. Dieses Ziel konnte jedoch bis zum Ende des Versuchsanlagenbetriebes
nicht erreicht werden. Aufgrund dessen konnte auch Becken 1, das seinen Zulauf aus
Becken 2 erhielt, nicht so betrieben werden, wie urspriinglich vorgesehen. Die im
folgenden dargestellten Ergebnisse beschranken sich daher auf das Becken 2.

In Abbildung 70 sind die aufsummierten Frachten der anorganischen N-Verbindungen im
Zulauf und Ablauf des Beckens gegenlbergestellt. Es ergibt sich, wie aus der aeroben
Betriebsweise des Beckens auch nicht anders zu erwarten, keine N-Elimination, sondern
lediglich eine Umwandlung durch Oxidation.



Dj@ [H] Ergebnisse 118

400
¢ Fracht N anorg. Zulauf
¢ Fracht N anorg. Ablauf
*
300 P
5
2
< 200 1
o
L
z
100
0 . . . .
0 50 100 150 200 250

Betriebstag

Abbildung 70: Zulauf- und Ablauffrachten flir anorganischen Stickstoff (Reaktor 2)

Abbildung 71 gibt die Konzentrationen der N-Verbindungen im Becken und die wichtigsten
Anderungen der Betriebsweise wider.
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Abbildung 71: N-Zulauf- und Ablaufkonzentrationen und hydraulische Aufenthaltszeit
(Reaktor 2). Die Beschrifftungen geben jeweils Anderungen der
Betriebsweise an.

Es waren in Reaktion auf das Verhalten der Anlage verschiedene technische
Umstellungen notwendig, die im folgenden mit kurzer Begriindung aufgelistet sind.
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Die niedrigen Wintertemperaturen und der Bezug des Filtrates aus dem offenen Speicher
der KA Osnabrick flhrten zu niedrigen Zulauftemperaturen und machten die Installation
einer zusatzlichen Heizeinrichtung in den Becken notwendig (Ende Marz, 40.
Betriebstag). Die nunmehr erreichbare Reaktortemperatur von 30 — 33 °C fluhrte auch
zunachst zu einer stetig steigenden Nitritationsleistung.

In der folgenden Zeit bis Mitte Mai brach die zunachst steigende Nitritationsleistung
wieder ein. Grund: Der hohe pH-Wert des Zulaufs. Kurzzeitiges Nachlassen der Nitritation
flhrte zu einem Anstieg des pH-Wertes im Becken und dies wiederum zu sinkender
Nitritationsleistung (negative Rickkopplung).

Da die Saurekapazitat des Filtratwassers in Osnabriick ein ahnliches Verhaltnis zur NH,-
N-Konzentration aufweist wie das Filtrat der KA Gimmerwald (vgl. Tabelle 27), wurde
davon ausgegangen, dass eine Reduzierung der Zulaufmenge mit anschlieRender
langsamer Steigerung entsprechend der zunehmenden Nitritationsleistung (und damit der
Neutralisation des hohen pH-Wertes) eine Mdglichkeit zum behutsamen Anfahren des
Prozesses darstellt.

Die daraufhin erfolgte deutliche Reduzierung der Zulaufmenge auf Aufenthaltszeiten von
ca. 3 Tagen erwies sich jedoch ebenfalls nicht als ausreichend (Mai/Juni 2003, ab 95.
Betriebstag).

Ende Juni (129. Tag) wurde daher eine automatisierte Sauredosierung installiert, um ein
Ansteigen des pH-Wertes auf Werte > 8 zu verhindern.

Erfolgreich fur ein Wiederanfahren des Prozesses war schlief3lich erst die Dosierung von
Phosphorsaure in den Vorlagebehalter fir den Zulauf (ab 149. Betriebstag). Zwar hatte
sich in Becken 3/4, das mit dem gleichen Zulauf betrieben wurde, kein offensichtlicher P-
Mangel gezeigt. In Becken 2 zeigte sich der Effekt der P-Dosierung als fast sofortiges
Einsetzen der Nitritation.

Die Nitritation beruhte bei den resultierenden Aufenthaltszeiten allerdings auf der Aktivitat
suspendierter Biomasse, die sich nach dem Chemostat-Prinzip im Reaktor etabliert hatte.

Nach zweimaligem Erhéhen der Zulaufmenge (Von 2,5 Gber 1,7 auf 1,3 Tage) war die
kritische Verdinnungsrate (d.h. der Ausschwemmpunkt fir die suspendierte Biomasse)
erreicht. Wie zu erwarten, ging die Nitritationsleistung wieder verloren, da ein
nitrifizierender Biofilm noch nicht anwachsen konnte.

Trotz nunmehr durchgefihrter P-Dosierung, Temperierung, pH-Kontrolle und einer
Erhéhung der O,-Konzentration von 2,0 auf 4,0 mg I”" (nicht dargestellt) zeigte sich keine
stabile Nitritation im Biofim. Es wurde daher seit Mitte September bis
Versuchsanlagenende noch zusatzlich Natriumhydrogenkarbonat als CO,-Quelle in das
Becken dosiert, da es Laborversuchen (vgl. Abbildung 78) zufolge ebenfalls einen Mangel
an CO, im Filtratwasser gab, der auf das Wachstum der Ammoniumoxidierer limitierend
wirkte. Ein deutlicher Effekt blieb jedoch aus.
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3.6.3 Betriebsergebnisse StraBe 2 (einstufig: Becken 3/4 mit Biomasseriick-
flihrung)

In Becken 3/4 erfolgte kein Ausschwemmen der Biomasse, sondern eine
Schlammruckfuhrung Uber ein Sedimentationsbecken, um den Biomasseaustrag mit
Ruicksicht auf die langen Generationszeiten der anaeroben Ammoniumoxidierer so gering
wie moglich zu halten. Das Becken war zusatzlich mit Aufwuchstragern gefullt, um eine
etwaige Anreicherung anaerober Ammoniumoxidierer auf ihren Oberflachen Uberprifen
zu koénnen; mit einem nennenswerten Wachstum nitrifizierender Organismen war auf
Grund des hohen Schlammalters allerdings nicht zu rechnen.

Ziel des Betriebs von Becken 3/4 war , Nitritation und anaerobe Ammoniumoxidation nicht
raumlich voneinander zu trennen, sondern zeitlich. Es wurde daher nur soviel und so
lange bei mdoglichst niedriger O,-Konzentration beliftet, wie erforderlich war, um eine
NO,-N-Konzentration > 30 mg I aufrecht zu erhalten. Ein Grenzwert von 100 mg I
(spater 200 mg I") sollte jedoch nicht {iberschritten werden, um mégliche Hemmungen
durch hohe NO,-N-Konzentrationen zu vermeiden.

Dies geschah anfanglich manuell durch einfaches An- oder Abschalten der Bellftung; Ab
Mitte Juli (149. Betriebstag) wurde dann eine erweiterte Steuerung in Betrieb genommen,
die eine vorwahlbare Taktzeit fur bellftete und unbellftete Phasen erlaubte. Die
Taktzeiten konnten je nach erforderlicher Nitritationsleistung eingestellt werden.

Die Nitritation war stabiler als in Becken 2, allerdings wurde entsprechend den
Einrichtungen in Becken 2 zeitgleich auch in Becken 3/4 eine automatische HCI-
Dosierung zur pH-Wert-Kontrolle installiert. Da die P-Dosierung ab dem 149. Betriebstag
direkt in den Vorlagebehalter fur den Zulauf fur beide Strafen erfolgte, war ab diesem
Zeitpunkt auch eine bessere P-Versorgung von Becken 3/4 gegeben.

Abbildung 72 zeigt die Zu- und Ablaufkonzentrationen fir die mineralischen N-
Verbindungen, in Abbildung 73 sind die mittleren Zu- und Ablauffrachten dargestellit.
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Abbildung 72: N-Zulauf- und Ablaufkonzentrationen und hydraulische Aufenthaltszeit
(Becken 3/4)
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Abbildung 73: Zulauf- und Ablauffrachten flir anorganischen Stickstoff (Becken 3/4)

Wahrend der ersten 60 Betriebstage und ab dem 150. Betriebstag liegt die mittlere N-
Ablauffracht unter der Zulauffracht. Es fand also — in geringem Mal3e — eine N-Elimination
statt. Im Betriebszeitraum dazwischen wurde keine Elimination beobachtet.

Der N-\Verlust® in der Inbetriebnahmephase ist auf die veranderten
Wachstumsbedingungen fiir den eingesetzten UberschuBschlamm zuriickzufiihren. Die
Betriebsbedingungen boten kaum Wachstumschancen fur die Gberwiegend heterotrophen
Organismen der Impfbiomasse. Sie stellten vielmehr eine C-Quelle dar, die fir einige Zeit
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in den unbelifteten Phasen zur Denitrifikation des zuvor gebildeten Nitrits genutzt wurde.
Entsprechend traten Defizite in der Bilanz der anorganischen N-Verbindungen auf.

Seit dem 150. Betriebstag gab es aus der Summe der anorganischen N-Verbindungen
erneut Hinweise auf eine echte N-Elimination. Uber eine Periode von zweimal der
hydraulischen Aufenthaltszeit lag die mineralische N-Fracht im Ablauf unter der des
Zulaufs (Abbildung 73).

Erste Labortests, die einen moglichen Eliminationsprozess nachweisen sollten, fielen
zunachst noch nicht eindeutig aus. In einigen Versuchen mit geringer O,-Zufuhr zeigte
sich ein deutliches N-Bilanzdefizit, in anderen Versuchen unter den gleichen Bedingungen
blieb der Effekt jedoch aus.

Es wurden daher ab dem 180. Betriebstag im Abstand von einer Woche zwei Reihen von
Batchversuchen durchgefihrt, um den Effekt systematisch zu untersuchen.

Schlamm aus Becken 3/4 wurde dazu in zwei Versuchsreihen (pH 7 und pH 8) mit zwei
verschiedenen O,-Konzentrationen (1,0 und 3,0 mg I") untersucht. In einem dritten
Versuch wurde statt O, als Elektronenakzeptor NO,-N zugegeben und der Schlamm unter
O.-freier Atmosphare inkubiert.

Die aeroben Versuche dienten zur Abklarung einer mdglichen Oj,-abhangigen N-
Elimination (entweder Nitritation/anaerobe Ammoniumoxidation unter niedrigen O,-
Konzentrationen oder Ammoniumelimination durch aerobe Ammoniumoxidierer) sowie zur
Abschatzung der O,-abhangigen Nitrifikationsaktivitat.

Die anoxischen Versuche mit zusatzlicher NO,-N-Dosierung unter O,-Abschlufd wirden im
Falle einer N-Elimination die Aktivitat anaerob Ammonium oxidierender Organismen
nachweisen, deren Anreicherung als zweite beteiligte Organismengruppe im
Deammonifikationsprozess Ziel des Versuchsanlagenbetriebes war.

Die Ergebnisse der Versuchsreihe sind in Abbildung 74 dargestellt. Die aeroben Versuche
wurden Uber 3 Stunden beprobt, die anoxischen Versuche lber 24 Stunden.

In den aeroben Versuchen zeigte sich keine Elimination der vorgelegten N-Fracht, die
Summe der N-Verbindungen Uber die Versuchsdauer blieb gleich. In Abhangigkeit der O ,-
Konzentration anderte sich lediglich die aerobe Ammoniumoxidationsrate: O,-
Konzentrationen von 3,0 mg | resultierten in einer hdheren NO,-N-Bildung als die
Versuche mit 1,0 mg I O,. Der pH-Wert hatte dem gegeniiber keinen mafRgeblichen
Einfluss.
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Abbildung 74: Schlamm aus Becken 3/4, N-Umsatz in Batchversuchen bei

unterschiedlichen O,-Konzentrationen (bzw. anoxisch) und pH-Werten

(180. Betriebstag)

In den anoxischen Versuchen (Abbildung 74 e) und f)), die zum Nachweis anaerober
Ammoniumoxidation geeignet sind, war ebenfalls kein Bilanzdefizit Uber 24 Stunden
melbar. Lediglich im anoxischen Versuch bei pH 8 war Uber die Versuchsdauer eine
leichte Abnahme von NH,4-N festzustellen. Da gleichzeitig kein NO,-N verbraucht wurde,

scheidet eine anaerobe Ammoniumoxidation als Ursache aus.

In diesem Fall

ist

wahrscheinlich, dass durch die permanente Begasung des Schlammes mit Ar/CO, der
NH,-N-,Verlust auf ein Ausblasen von NH; zurtickzufiihren ist.
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Die Versuche wurden eine Woche spater wiederholt und zeigten die gleichen Ergebnisse:
Hohere NH-N-Umsatzraten bei steigenden Oj-Konzentrationen bei insgesamt
geschlossener N-Bilanz. Ein anoxischer NH;-N-Umsatz unter NO,-N-Verbrauch konnte
wiederum nicht festgestellt werden.

Es erscheint daher sehr wahrscheinlich, dass die bessere Verfugbarkeit von Phosphat,
mit der die beobachtete N-Elimination in Becken 3/4 zusammenfallt, Ursache flr die
Beobachtungen ist. Da P in Becken 2 klar als limitierender Faktor ausgemacht werden
konnte, ist eine héhere Wachstumsrate der aeroben Ammoniumoxidierer in Becken 3/4 in
Folge der P-Dosierung ebenfalls wahrscheinlich. In diesem Fall werden die eliminierten N-
Frachten lediglich durch wachsende Biomasse assimiliert.

3.6.4 Biofilmwachstum

Zur Quantifizierung des Biofilmwachstums wurde wdchentlich aus jedem Becken die an
den Tragermaterialien anhaftende Trockensubstanz ermittelt. In Strale 1 zeigte Becken 2
eine sehr viel hdhere Trockenmasse auf den Aufwuchstragern als Becken 1 (Abbildung
75, links). Der organische Anteil an der TS war allerdings sehr gering, er lag lediglich bei
2 — 4 % (Abbildung 75, rechts).

Becken 2 Becken 1

©Becken 1 (beliiftet) (unbeliiftet)
. ®Becken 2

Séurerlickstand

» . 4% _— (Biomasse) 0%

Biofilm-TS (g I'')
®
-

LY

) R . Og s0 o oo . - 95,9%\ / 98,1%
*

Saureléslicher Anteil (Kalk

Betriebstag

Abbildung 75: Trockensubstanz auf den Aufwuchstrdgern der Becken 1 und 2 sowie
organischer (saureldslicher) Anteil

Mikroskopisch war zwar ein Biofilm erkennbar, er war jedoch nur diinn und wuchs kaum.
Die Massenzunahme ist anorganischer Natur. Im Praparat waren klar Kalkkonkretionen
sichtbar.

Die meiste Biomasse befand sich — wie erwartet — im Durchflureaktor B 2. Doch auch
hier waren, auf Grund der langen Aufenthaltszeiten, die ein Biofilmwachstum nicht
fordern, keine aktiven und wachsenden Biofilme zu finden.

Auch Becken 3/4 zeigte keinen nennenswerten organischen Aufwuchs auf den
Tragermaterialien (Abbildung 76). Der organische Anteil war hier der geringste unter allen
drei Versuchsanlagenbecken.
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Abbildung 76: Trockensubstanz auf den Aufwuchstrdgern des Beckens 3/4 sowie
organischer (saureldslicher) Anteil (kleine Grafik)

Insgesamt ergab sich das Bild, dass eine Immobilisierung von Biomasse auf den
Aufwuchstragern in der halbtechnischen Versuchsanlage nicht in nennenswertem Umfang

gelungen ist.

Vielmehr zeigte sich, dass mit fortschreitender Betriebsdauer die

mineralischen Ablagerungen auf den Aufwuchstrdgern zunahmen. Der mineralische
Niederschlag war um so groRer, je hoher der Lufteintrag in das jeweilige Becken war. Die
folgende Abbildung 77 zeigt mikroskopische Aufnahmen der Aufwuchstrager.

;\usféllungen von Ca003

R1-il

] - I[I[iium_ -
Becken 1: CaCOs-Konkretion mit geringem
Biomassebewuchs

Abbildung 77: Mikroskopische Aufnahmen der Aufwuchstrager mit Kalkkonkretionen
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3.6.5 Ermittlung der limitierenden Wachstumsfaktoren in vergleichenden
Laborversuchen

Nachdem sich auch nach Umsetzung verschiedener betriebstechnischer Veranderungen
und einer zusatzlichen Dosierung von Phosphorsaure in den Zulauf keine dauerhaft
stabilen Umsetzungen im kontinuierlichen Betrieb der Versuchsanlage erreichen liel3en,
wurden weitere Versuche durchgefuhrt, um den noch nicht bericksichtigten limitierenden
Faktor zu ermitteln.

Da mit Filtratwasser der KA Guimmerwald in Laborversuchsanlagen ein Biofilmwachstum
problemlos erzielt werden konnte und auch auf der KA Osnabrick zeitweise gute
Nitritationsleistungen erreicht wurden, eine Biofilmbildung allerdings ausblieb, musste ein
weiterer Faktor fUr die begrenzte Wachstumsrate der aeroben Ammoniumoxidierer
verantwortlich sein.

Zur Ermittlung der maximalen Wachstumsraten und der Bestimmung der wichtigsten
Wachstumslimitierungen wurden Laborversuche mit Filtrat der KA Osnabrick, der KA
GUmmerwald und einem Referenzmedium durchgefiihrt.

Die unterschiedlichen Qualitaten der beiden eingesetzten Filtratwasser, wie sie Uber
mehrere Monate an den jeweiligen Versuchsanlagen ermittelt wurden, sind in Tabelle 27
zusammengestellt.

Tabelle 27: Kennwerte Filtratwasser der KA Hannover-Gummerwald (Nov. 2002 - Okt.
2003) und der KA Osnabriick-Eversburg (Feb. 2002 - Okt. 2003)

pH SK NH4-N PO,-P TKN CSB
hom. filt. hom filt.

mmol I" mg I’ mg I mg I mg I mg I mg I

Gummer- |7,7+0,3 67,9% 839 + 31,4 981+ 978+70 516+ 385+76

wald 6,0 165 3,5 71,4 332
0S- 10,7+ 47+13 609+ 0,07 £ 588 + 617 + n. d. 752 +
Eversbg. 0,6 145 0,05 127 205 146

Neben der geringen P-Konzentration im Filtrat der KA Osnabriick unterscheiden sich die
beiden Filtrate vor allem im pH-Wert. Da die Faulschlammkonditionierung vor der
Entwasserung auf der KA Gummerwald mit polymeren Flockungsmitteln erfolgt, auf der
KA Osnabrick jedoch mit Kalkmilch, ist der pH-Wert des Osnabrlicker Filtrates hoher.

In der Saurekapazitat im Verhaltnis zur NH;-N-Konzentration unterscheiden sich die
Filtrate hingegen kaum.
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Da die P-Limitierung durch entsprechende Dosierung aufgehoben werden konnte und das
Osnabricker Filtrat in den Vorversuchen nach Neutralisation keine klar erkennbaren
Hemmeffekte gezeigt hatte (vgl. 3.6.1), musste die Limitierung auf einen Faktor
zurtckzufuhren sein, der sich erst in langerfristigen Versuchen zeigen kann. Als letzte
Mdoglichkeit blieb daher nur die Verfigbarkeit von CO, als Kohlenstoffquelle fir das
Wachstum der autotrophen Biomasse.

Die Versuche zur Bestimmung der maximalen Wachstumsraten wurden daher unter
Variation der Verfiigbarkeit von P und CO (als HCO3') durchgefihrt.

Bei der gewahlten Methode im Langzeit-Batchversuch wird eine groRe Menge Abwasser
mit einer sehr kleinen Biomassekonzentration versetzt. Gemessen wird die Zunahme der
Umsetzungsprodukte der Organismen als Summe von NO »-N und NO3-N.

Bei nicht limitiertem, exponentiellem Wachstum der Organismen nimmt die
Wachstumsrate im gleichen Mal® zu wie die Produktkonzentration. Die Zunahme der
Produktkonzentration entspricht daher der Wachstumsrate.

Die Ergebnisse sind in Abbildung 78 zusammen mit den entscheidenden Variationen der
Versuchsbedingungen dargestellt.
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a) Filtratwasser Osnabriick b) Filtratwasser Osnabruck + PO4-P

NO,-N + NO;-N (mg I')
H

NO,-N + NO;-N (mg I')
S

. * * . IS * - .

0 48 % 144 192 240 0 48 9% 144 192
Zeit (h) Zeit (h)

c) Filtratwasser Osnabrick + HCO3 d) Filtratwasser Osnabrtick + PO4-P + HCO3

240

NO,-N + NO;-N (mg I')
IS

NO,-N + NO;-N (mg I'")
£

. . .
. . . . . . . «

0 48 96 144 192 240 0 48 96 144 192
Zeit (h) Zeit (h)

e) Filtratwasser Gimmerwald f) Mineralmedium

240

30 30

20 20

NO,-N + NO;-N (mg I'')
NO,-N + NO;-N (mg I')

0 2‘4 4‘8 7é 96 0 4‘8 9‘6 14‘14 1!;2
Zeit (h) Zeit (h)

Abbildung 78: Bestimmung der maximalen Wachstumsrate von Nitrifikanten anhand der

gebildeten Produktkonzentration in Filtratwassern der Klaranlagen

Osnabrick und Gimmerwald und einem Referenzmedium. T = 30 °C, O,-

Konzentration: 4,0 mg/l. Die zur Ermittlung von umax, AO ausgewerteten

MeRwerte (exponentieller Bereich) sind grafisch verbunden.

Aus den dargestellten Ergebnissen ergaben sich folgende Wachstumsraten unter den
jeweils limitierenden Bedingungen (Tabelle 28):

240
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Tabelle 28: Im Batchversuch ermittelte maximale Wachstumsraten der Nitrifikanten bei 30

°Cund Coz =4 mg |’

Ansatz Max. Wachstumsrate Minimum trs aerob
h' d’ d

a) Filtrat Osnabriick -- --

b) Filtrat Osnabriick + PO4-P -- --

c) Filtrat Osnabrick + HCOs -- --

d) Filtrat Osnabriick + PO4-P 0,0377 0,9 >11

+ HCOg3
e) Filtrat Gimmerwald 0,0401 1,0 >1,0
f) Mineralmedium 0,0502 1,2 >0,8

Neben Phosphat ist auch CO, im Filtrat der KA Osnabriick limitierender Faktor flir
das Wachstum von  Nitrifikanten. Beide  begrenzen damit die
Wachstumsmaglichkeiten fur nitrifizierende Biofilme.

Eine P-Dosierung wurde fir die Versuchsanlage bereits durchgefiihrt, war aber
alleine nicht ausreichend zur Aufhebung der Wachstumslimitierung.

Durch Zugabe von CO, (hier als HCOj3) konnte im Versuch zusatzlich die
Kohlenstoff-Limitierung  aufgehoben  werden. Damit wurden maximale
Wachstumsraten erzielt, die denen in Filirat der KA Gimmerwald vergleichbar
waren.

Es mussten im Versuch mehrfach weit Uberstéchiometrische Mengen HCOj3
dosiert werden, um den angestrebten CO»-Gehalt von 25 mmol I (= 1100 mg I'") —
vergleichbar dem CO,-Gehalt des Filtrates der KA Gimmerwald — zu erreichen.
Es zeigten sich dabei starke Ausfallungen von Kalk.

Es muss daher davon ausgegangen werden, dass aus der
Schlammkonditionierung mit Ca(OH), ein hoher UberschuR von Ca*" im Filtrat
verbleibt, der mit eingetragenem CO, (dosiert als HCOj3 oder Uber die Bellftung)
als kaum I8sliches CaCO; | ausfallt.
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3.6.6

Diskussion und SchluBfolgerungen

Ein schnelles Wachstum aktiver Biofilme ist nur mdglich, wenn die hydraulische
Aufenthaltszeit in einem Biofilmreaktor ohne Biomassertckfliihrung das minimal
erforderliche Schlammalter der suspendierten Nitrifikanten unterschreitet.

Bei hoheren hydraulischen Aufenthaltszeiten erfolgt vor allem suspendiertes
Wachstum (Chemostat-Prinzip), auf Grund der Diffusionslimitierung bestehen
dann im Biofilm keine ginstigen Wachstumsbedingungen. Fir eine einstufige N-
Elimination Uber Deammonfikation sind jedoch ausreichend dicke Biofilme
erforderlich.

Das Filtrat in Osnabriick verfligt Gber ausreichende Saurekapazitat, aber Uber kein
Pufferungsvermoégen. Die niedrige P- und CO »-Konzentration sind stark limitierend
fur das Wachstum von Nitrifikanten.

Leicht erreichen lassen sich kurze Aufenthaltszeiten in Reaktoren mit
Propfenstrédmung. Der hohe pH-Wert des Osnabriicker Filtratwassers macht
diesen Reaktortyp allerdings unmdglich. Eine vorherige Neutralisation wiirde
erhebliche Mengen Saure erfordern. Damit wirde aber zugleich die notwendige
Saurekapazitat verbraucht, die notwendig ist, um ca. 50 % des NH4-N zu NO»-N zu
oxidieren.

Ein volldurchmischter Reaktor kann hingegen im FlielRgleichgewicht durch die
aerobe Ammoniumoxidation den pH-Wert des Zulaufs ausreichend senken,
gleichzeitig steht die bendtigte Saurekapazitat fir die Teilnitritation zur Verfigung.

Die zu Uberschreitende kritische Verdinnungsrate liegt fur dieses Abwasser bei
Temperaturen von > 30 °C bei mindestens 0,9 d” (entsprechend < 1,1 d
Aufenthaltszeit), sofern P und CO, ausreichend vorhanden sind.

Im praktischen Betrieb der Versuchsanlage (mit P-, aber ohne CO»-Dosierung) lag
der Ausschwemmpunkt im Bereich von Aufenthaltszeiten von 1,3 — 1,7 Tagen.
Dass sich die CO.-Limitierung weniger stark als im Laborversuch bemerkbar
machte, liegt wahrscheinlich am héheren Lufteintrag (und damit am eingeblasenen
CO, der Umgebungsluft) sowie der CO-Freisetzung aus der Veratmung des noch
im Abwasser enthaltenen CSBs.

Auf Grund des hohen Ca?-Uberschusses im Abwasser wird ein groRer Teil des
eingeblasenen CO, als CaCO; gefallt. Dieser Effekt ist auch flr extern zugeflihrtes
CO; (z.B. in Form von Na-Bicarbonat, NaHCO3;) zu erwarten. CaCOj; lagert sich
im Dauerbetrieb massiv ab und fihrt zu gro3en Problemen vor allem an den
Luftaustrittsidchern der Bellftung und zur Beschwerung der Aufwuchstrager. Die
Eignung von oberflachengebundenen Verfahren muss bei der vorliegenden
Abwasserqualitat sehr kritisch eingeschatzt werden.

Die bei Biofilmen mdgliche rdumliche Trennung in aerobe und anoxische Zonen
muss bei Verfahren mit Schlammrickfihrung durch eine zeitliche Trennung
(bellftete/unbellftete Phasen) ersetzt werden. Anzeichen fir eine N-Elimination
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Uber anaerobe Ammoniumoxidation wahrend anoxischer Betriebsphasen haben
sich nicht ergeben.

e Durch geeignete Regelung der Lange der Bellftungsphasen und der O,-
Konzentration lasst sich der gewlnschte Gehalt an NO,-N hinreichend genau
steuern (,So wenig Beluftung wie mdglich, soviel wie ndétig“). Ein Vorteil einer
erhdhten Biomassekonzentration Uber Schlammrickfihrung liegt in der héheren
Raumumsatzleistung (und damit dem schnelleren Verbrauch der Saurekapazitat
durch die Nitritation), wodurch wesentlich weniger Saure zur pH-Kontrolle
erforderlich ist. Die Versuchsanlage kam Uber weite Strecken vollig ohne
Sauredosierung aus.

o Die Beluftungsphasen gehen allerdings auf Kosten der Anreicherungszeit fur
anaerobe Ammoniumoxidierer, auf die O, hemmend wirkt. Bellftung verringert
daher die Wachstumsrate dieser Organismen.

Mit der vorhandenen Abwasserqualitdt sind daher im Dauerbetrieb erhebliche
Schwierigkeiten verbunden:

1. Tragermaterialien (Biofilmverfahren) sind wegen der Ausféllungen nicht
geeignet

2. Verfahren mit Belebtschlammrickflihrung reichern ebenfalls Kalkschlamm
an

3. Wachstumsraten sind auf Grund des (vermutlich kaum behebbaren) CO -
Mangels limitiert

Geringere Probleme waren mit Verfahren ohne Biomasseimmobilisierung oder -
rickfihrung zu erwarten (reine DurchfluBreaktoren — keine Kalkanreicherung oder
Ausfallung auf Tragern).

Dies schlieBt auf Grund des geringen Schlammalters (= hydraulische Aufenthaltszeit)
allerdings die Anreicherung anaerober Ammoniumoxidierer mit sehr langen
Generationszeiten aus. Deammonifikation in einem einstufigen Verfahren erscheint
deshalb nach den Erfahrungen im halbtechnischen Versuchsbetrieb unter den gegebenen
Bedingungen nicht mehr mdglich, solange keine Anderung der Abwasserqualitat
vornehmbar ist.

Denkbar ist hingegen beispielsweise eine Nitritation/Denitritation in zwei hintereinander
geschalteten Durchflulreaktoren ohne Biomasserlckhalt. Die Durchflihrung einer
aeroben Ammoniumoxidation in einem Durchflureaktor mit suspendierter Biomasse als
erste Stufe zur Nitritbildung hat sich bei einer Aufenthaltszeit von ca. 1,7 Tagen in der
halbtechnischen Versuchsanlage als durchfihrbar erwiesen, sofern eine P-Dosierung
erfolgt.

Eine zweite Stufe zur Denitrifikation des Nitrits — ebenfalls in einem DurchfluRreaktor —
ware allerdings auf die Dosierung einer externen C-Quelle angewiesen
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4 Diskussion

4.1 Zielerreichung

Die Ziele des Vorhabens gliederten sich in insgesamt sieben Teilbereiche (s. 1.5), die in
verschiedenen Versuchsmalstében zu bearbeiten waren. In Tabelle 29 sind die einzelnen
Bereiche noch einmal mit ihrem jeweiligen Bearbeitungsschwerpunkt aufgefihrt und mit
einer kurzen Bewertung hinsichtlich der Zielerreichung versehen.

Tabelle 29: Zielbereiche und Zielerreichung des Vorhabens im vorgesehenen Unter-

suchungsmalistab
Zielbereich Untersuchungsmalstab Zielerreichung
Labor Halb- Grof3-
technik  technik
1. Optimierung des Verfahrens ( 1) o ++
2. Beurteilungssystem fur Biofilme o0 o (] ++
3. Klarung verfahrenstechnischer Risiken o ( ] ) ++
4. Ermittlung des Anwendungspotentials (1 J ® ++
5. Erster Bemessungsansatz ° [ 1) +
6.Bilanzierung Umweltentlastung o |
7. Kostenermittiung (1] -

Die Zielbereiche werden nachfolgend kurz erlautert:

Auf Grund des Wegfalls der grofdtechnischen Untersuchungen als Ergebnis der im
halbtechnischen Versuchsbetrieb erkannten Probleme konnten die fir die GrofRtechnik
vorgesehenen Zielbereiche (6. Bilanzierung der Umweltentlastung und 7.
Kostenermittiung) nicht bearbeitet werden. Eine Untersuchung ware nur bei
erfolgversprechender technischer Anwendung auf der Klaranlage Osnabrick mdglich
gewesen.

Im Zielbereich 1 (Optimierung des Verfahrens) wurden sehr gute Ergebnisse erzielt.
Mafgebliche Mechanismen der Deammonifikation, die bislang noch nicht erkannt oder
hinreichend beschrieben waren, konnten definiert werden. Das erméglichte erstmalig die
gezielte und erfolgreiche Inbetriebnahme eines Deammonifikationsreaktors. Die
erreichbaren Abbauleistungen lagen deutlich Uber den bisher beschriebenen Werten.

Zielbereich 2 (Beurteilungssystem fir Biofilme): Hier konnte eine praxisnahe und
aussagekraftige Methodik entwickelt und erprobt werden, die eine qualifizierte Beurteilung
von moving-bed-Systemen ermoglicht und eine wesentlich genauere Beobachtung und
Beschreibung der Biomasse auf suspendierten Aufwuchstragern zulasst, als es bisher der
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Fall war (oft erfolgte nur eine mehr oder weniger aussagekraftige Abschatzung nach
Raumbelastung oder technischer Materialoberflache, ohne die tatsachliche
Biofilmoberflache zu bertcksichtigen).

Zielbereich 3 (Klarung verfahrenstechnischer Risiken): In Laborversuchen konnte die
Sensitivitdt verschiedener, an der Deammonifikation beteiligter Organismengruppen
gegenuber abwasserblrtigen und verfahrenstechnischen Einflissen ermittelt werden.
Insbesondere die halbtechnischen Versuche auf der KA Osnabriick aber zeigten, dass
Abwasser aus der Faulschlammentwasserung nach vorheriger Konditionierung mit
Kalkmilch fur Verfahren mit suspendierten Aufwuchstragern kaum zuganglich sind.
Allerdings stellen diese Abwasser nach den nunmehr vorliegenden Erkenntnissen fur
praktisch alle biologischen Verfahren kaum Uberwindbare Schwierigkeiten auf. Moderne
Konditionierungsverfahren, wie sie mittlerweile auf den meisten Klaranlagen angewendet
werden, eignen sich hingegen sehr gut fur eine Nachbehandlung mit Deammonifikation.

Zielbereich 4 (Ermittlung des Anwendungspotentials): Die Qualitdt und Zusammensetzung
der Abwasser, die sich mit Deammonifikation behandeln lassen, kann nun definiert
werden. Entgegen vorheriger Einschatzung ist Deammonifikation nicht allein auf hoch
konzentrierte Abwasser beschrankt, sondern funktioniert auch bei niedrigen N-
Konzentrationen im Bereich kommunalen Abwassers.

Zielbereich 5 (Erster Bemessungsansatz): Mit dem vertieften und an vielen Stellen
uberarbeiteten Grundlagenvertdndnis der fur die Deammonifikation notwendigen
Rahmenbedingungen und Mechanismen sind Fortschritte in Bezug auf die gesicherte
Bemessung erzielt worden. Reaktorvolumina lassen sich nun an Hand von
Abwassertemperatur, O.-Konzentration und erforderlicher Aufenthaltszeit bestimmen.
Auch Uber die erreichbare, flachenbezogene Eliminationsleistung liegen erweiterte
Erkenntnisse vor. Allerdings ist auf Grund der niedrigen Wachstumsraten eine
abschlieBende Beurteilung maximaler Abbauleistungen noch nicht gelungen, hier sind
weitere, langfristige Untersuchungen wunschenswert. Eingeschrankt werden muf} die
Moglichkeit zur gesicherten Bemessung dadurch, dass moving-bed-Systeme einem
Upscaling kaum zuganglich sind, da sich die mafstabsrelevanten Prozesse nicht adaquat
bestimmen lassen. Im Gegensatz zu anderen Biofilmverfahren (z.B. Airlift-Reaktoren), die
mit sehr kleinen Aufwuchskérpern (Sand etc.) arbeiten, ist fir die groferen moving-bed-
Materialien bisher noch kein tauglicher Ansatz bekannt, der fir ein scale-up genutzt
werden konnte. Hierin ist ein ganz wesentlicher und grundsatzlicher Nachteil des moving-
bed-Prinzips gegeniber anderen Verfahren zu sehen, da man derzeit noch auf rein
empirische Auslegungen angewiesen ist.
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4.2 Projektstrategie

Die Bearbeitung des Vorhabens erfolgte mit einem experimentellen Schwerpunkt. Da es
sich mit der Deammonifikation um ein Verfahren handelt, Uber das bisher nur
eingeschrankte praktische Erfahrungen vorlagen, war die Erprobung des Prozesses in
Versuchsanlagen notwendig, um wesentliche Randbedingungen flr den Betrieb am
vorgesehenen Standort zu ermitteln.

Dabei wurde in zwei Mal3staben gearbeitet:

e Versuchsanlagen im Labormaflistab (Reaktorvolumina von 10 bis 50 I) in den
Raumen des Instituts fur Siedlungswasserwirtschaft in Hannover und

e in einer halbtechnischen Versuchsanlage (Volumen 2 m?3®) auf der Klaranlage
Osnabrtick-Eversburg.

Die kleinen und flexiblen Laboranlagen ermdglichten die Bearbeitung grundlegender
Fragestellungen zum neuen Prozess. Die gute Infrastruktur an der Universitat Hannover
erlaubte eine intensive, praxisorientierte Forschungstatigkeit. Mehrere Aufgaben konnten
parallel bearbeitet werden.

Die halbtechnische Anlage in Osnabrick sollte die konkreten Bedingungen am
vorgesehenen Verfahrensstandort aufnehmen und eine Entscheidung Uber die
grofdtechnische Realisierbarkeit der Deammonifikation in Osnabriick erméglichen.

Beide Ansatze haben ihren Zweck klar erfullt. Aus den Laborversuchen konnten
Ergebnisse gewonnen werden, die das Verstandnis der fir Deammonifikation
malfgeblichen Prozesse betrachtlich erweitert haben und auch vor Projektbeginn
bestehende Einschatzungen aus friheren Untersuchungen korrigieren konnten. Die
erzielten Ergebnisse sind flr die weitere Entwicklung des Verfahrens und seine
technische Umsetzung von entscheidender Bedeutung.

In den halbtechnischen Versuchen zeigte sich, dass auf der KA Osnabrick ein
langfristiger Betrieb auf Grund der dort bestehenden Abwasserqualitat problematisch ist.
Die ermittelten Schwierigkeiten waren wegen spezifischer verfahrenstechnischer
Gegebenheiten an diesem Standort kurzfristig nicht veranderbar. Es konnte aber klar
aufgezeigt werden, welche technischen Randbedingungen eine Abwasserbehandlung mit
Deammonifikation im moving-bed-Verfahren erlauben, und unter welchen Bedingungen
dieser Prozess nicht wirtschaftlich oder stabil zu betreiben ist. Insofern hat der
halbtechnische Betrieb durchaus seinen Zweck erflillt, wenn auch nicht das erwinschte
Ergebnis (scale up auf den grof3technischen MalRstab in Osnabriick) erreichbar war.

Eine besondere Schwierigkeit bei der experimentellen Bearbeitung ergab sich aus den
sehr geringen Wachstumsraten der beteiligten Organismen. Versuchsphasen, die bei
konventionellen biologischen Verfahren innerhalb von Wochen durchgefihrt werden
kénnen, benétigten hier Zeitrdume in der GréRenordnung von Monaten. Da es sich dabei
um nicht veranderbare Eigenschaften der genutzten Organismen handelt, ist eine Abhilfe
kaum mdglich.
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Die erforderliche Bearbeitungsdauer liegt damit an der obersten Grenze gangiger
Projektlaufzeiten. In begrenztem Umfang lieR sich Zeit durch parallele Bearbeitung
unterschiedlicher Fragestellungen sparen.

Eine (zeitsparende) Simulation, wie sie haufig genutzt wird um den technischen Aufwand
bei der Auslegung von biologischen Verfahren zu verringern, kann nur funktionieren,
wenn die entscheidenden Parameter tatsadchlich schon bekannt und ausreichend in
Versuchen verifiziert sind. Fir neue Prozesse, fir die noch nicht alle relevanten
Rahmenbedingungen bekannt sind, ist ein experimentelles Herangehen jedoch ohne
Alternative.
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5 Offentlichkeitsarbeit

Auf Grund der erst kirzlich beendeten Versuche sind bisher noch keine Ergebnisse des
Vorhabens veréffentlicht worden.

Folgende Publikationen befinden sich jedoch in Vorbereitung bzw. sind zur
Veroffentlichung eingereicht:

e Gaul T: Dissertation am FB Bauingenieur- und Vermessungswesen der Universitat
Hannover [Vorgesehen: Oktober 2004]

e Gaul T, Marker S, Kunst S: Start-up of moving bed biofilm reactors for
deammonification — the role of hydraulic retention time, alkalinity and oxygen
supply. Accepted for oral presentation at IWA International Conference Biofilms
2004: Structure and Activity of Biofilms, 24. — 26. Oktober 2004

e Gaul T, Lee N, Schmider N, Pakert M, Schleifer KH, Kunst S: Dynamics of
aerobic/anaerobic ammonium oxidizing biofilms under different feeding regimes [In
Vorbereitung fir: ASPD 4 — Activated Sludge Population Dynamics, Juni 2005]

Weitere Veroffentlichungen sind in Planung zu den Themen:
¢ Bildung von Biofilmen im moving-bed-Verfahren
e Betrieb von Nitritationsanlagen

e Anfahrstrategien fur Anammox-Reaktoren
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6 Fazit

Innerhalb dieses Vorhabens konnten wesentliche Fortschritte hinsichtlich der
Mechanismen, die fur eine Anreicherung deammonifizierender Biofilme malfigeblich sind,
erreicht werden.

Es gelang erstmals, einen einstufigen moving-bed-Reaktor zur Deammonifikation ohne
vorherige Animpfung gezielt in Betrieb zu nehmen, in dieser Héhe bisher noch nicht
beschriebene flachenbezogene Abbauleistungen zu erreichen und die entscheidenden
Betriebsbedingungen  zu  charakterisieren. Es wurde nachgewiesen, dass
Deammonifikation nicht auf Abwasser mit hohen N-Konzentrationen beschrankt ist,
sondern auch in Bereichen betrieben werden kann, die der Konzentration kommunalen
Abwassers entsprechen. Die fur Deammonifikation geeigneten Abwasserqualitaten
wurden ermittelt.

Zusatzlich konnte zum ersten Mal Uberhaupt gezeigt werden, dass ein Reaktor zur reinen
anaeroben Ammoniumoxidation (Anammox) unter praxisnahen Bedingungen mit realem
Abwasser innerhalb weniger Monate erfolgreich angefahren und betrieben werden kann,
ohne dass eine Animpfung mit Anammox-Biomasse erforderlich ist.

Daruber hinaus konnten weitere relevante Prozesse naher untersucht und beschrieben
werden, die fur die Behandlung hoch N-belasteter Abwasser nicht nur im Rahmen der
Deammonifikation von praktischer Bedeutung sind, etwa bei der aeroben
Ammoniumoxidation in Biofilmsystemen oder in Reaktoren mit suspendierter Biomasse.

Fir die Inbetriebnahme und die Funktionsweise von Biofilmreaktoren mit suspendierten
Aufwuchstragern konnten grundlegende Voraussetzungen der Biofilmbildung beschrieben
werden, die nicht nur fir die N-Elimination, sondern fir jede Art von Abwasser von
Bedeutung sind, bisher aber noch keinen Eingang in die technische Planung und Praxis
gefunden haben.

Die Untersuchungen blieben auf den Labor- und halbtechnischen Malstab beschrankt, da
sich die Abwasserqualitit am vorgesehenen Standort einer groftechnischen
Demonstrationsanlage aus verfahrenstechnischen Grinden, die die Zusammensetzung
des Abwassers negativ beeinflussen, im dauerhaften Versuchsbetrieb als nicht geeignet
erwies. Die in Osnabrick betriebene Faulschlammkonditionierung mit Kalkmilch wirkt sich
auf das dabei anfallende Abwasser so aus, dass generell eine biologische Behandlung
nur sehr schwer durchfihrbar ist und die erforderlichen Aufbereitungsschritte die Vorteile
biologischer Verfahren Ubertreffen.

Dieses Konditionierungsverfahren gilt zwar als veraltet und ist auf den meisten
Klaranlagen bereits durch modernere Verfahren ersetzt worden, die eine erfolgreiche
Abwasserbehandlung Gber Deammonifikation erlauben, wie an den Versuchsanlagen, die
mit Abwasser der KA Hannover-Gmmerwald betrieben wurden, nachgewiesen werden
konnte.
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Eine kurzfristige Anderung des Verfahrens auf der KA Osnabriick war jedoch nicht
realistisch, da dies eine vollstandige technische Erneuerung der Schlammbehandlung mit
Millionenaufwand bedeutet hatte und die derzeitige Verfahrenstechnik in der Gesamtsicht
fur die KA Osnabrick noch wirtschaftlich ist.

Die bei Projektbeginn aus vorangegangenen Vorhaben beschriebenen Voraussetzungen
und Mechanismen der Deammonifikation erwiesen sich in Teilen nicht als ausreichend
belastbar, was weitere, zunachst nicht geplante Untersuchungen erforderte, um die
notwendigen Grundlagen zu klaren.

Dabei stellten die geringen Wachstumsraten der anaeroben Ammoniumoxidierer eine
erhebliche Schwierigkeit dar. Zum einen gibt es noch keine grotechnische Anlage, die
als Quelle fur diese Biomasse dienen kann, so dass die Organismen vergleichsweise
langwierig angereichert werden mussten. Zum anderen verlangern sich auch
Versuchsphasen um ein Vielfaches, da sich Gleichgewichtszusténde in biologischen
Reaktoren nur sehr viel langsamer einstellen. Daraus ergab sich die Erfordernis,
Untersuchungsschritte parallel statt aufeinander aufbauend durchzuflihren. Die
Moglichkeiten, den Projektablauf kurzfristig zu steuern, waren daher eng begrenzt.

Die ursprunglichen gesetzten Ziele des Vorhabens und auch weitere Ziele, die sich erst
aus Zwischenergebnissen ergaben, wurden erreicht, allerdings konnte eine
groRtechnische Umsetzung am vorgesehenen Standort nicht verwirklicht werden. Die
erforderlichen, auferordentlich langen Untersuchungszeiten im Vergleich zu
konventionellen biologischen Systemen Uberschritten die Grenze dessen, was innerhalb
der Laufzeit realisierbar war.
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