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Zielsetzung und Anlal des Vorhabens

Die Verwertungsmaoglichkeiten fir das Prozesswasser aus der Hydrothermalen Carbonisierung von Bio-
abfallen sollen in diesem Vorhaben in zwei miteinander verbundenen Teilprojekten untersucht werden,
um alle Aspekte des Prozesswasseranfalls und seiner Behandlungsoptionen zu klaren. Damit sollen die
Voraussetzungen fir einen Umgang mit dem Prozesswasser im technischen Malfistab geschaffen
werden, bei dem als Ziele die stoffliche Nutzung des Prozesswassers und die energetische Optimierung
seiner Behandlung im Vordergrund stehen.

Darstellung der Arbeitsschritte und der angewandten Methoden

Unterschiedliche Fraktionen organischer Abfélle sowie landwirtschaftliche Reststoffe werden vom Fach-
gebiet Abfallwirtschaft und Deponietechnik der Hochschule OWL in einem chargenbetriebenen Auto-
klaven carbonisiert und das anfallende Prozesswasser fiur die weiteren Untersuchungen bereitgestellt.
Nach einer Analyse mit Hilfe von Summen-, Gruppen- und Einzelstoffparametern folgen Versuche zur
anaeroben Behandlung. Zur Abschatzung der anaeroben Abbaubarkeit und zur Uberpriifung der Bio-
gasqualitdt werden zuerst Batch-Tests durchgefiihrt. Des Weiteren erfolgen kontinuierliche anaerobe
Abbauversuche mit einem UASB- und einem Festbettreaktor im Labormalfistab. Da Vorversuche er-
geben haben, dass die Abbauzeit relativ lang sein kann, wird evtl. noch auf andere Techniken zurtick-
gegriffen, wie z.B. das anaerobe Belebungsverfahren. Ziel ist es, fiir das Prozesswasser das optimale
anaerobe Reinigungsverfahren zu finden, dessen optimale Betriebsparameter zu ermitteln, die Prozess-
stabilitét zu beurteilen und die Biogasausbeute zu optimieren. Nach einer erneuten Analyse des anaerob
vorbehandelten Prozesswassers werden weitere Untersuchungen mit dem Ziel einer Gewinnung der
Néhrstoffe Stickstoff und Phosphor durchgefiihrt. Zur Nahrstoffgewinnung werden die Verfahren der
MAP-Fallung sowie Ammoniakstrippung betrachtet. Dariiber hinaus sind die Optionen und Bedingungen
fur eine Nachbehandlung des anaerob gereinigten Prozesswassers durch eine aerobe biologische Stufe
in Kombination mit physikalisch-chemischen Verfahren zu ermitteln. Zur Beurteilung der aeroben
Abbaubarkeit wird eine kontinuierlich betriebene Laborklaranlage eingesetzt. Als Verfahren zur erforder-
lichen physikalisch-chemischen Nachreinigung ist die Adsorption an Aktivkohle vorgesehen, ggf. erganzt
durch eine Oxidation mit Ozon. Hierbei werden neben der Aufnahme von Isothermen auch S&ulen-
versuche mit korniger Aktivkohle durchgefinhrt.
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Ergebnisse und Diskussion

Das bei der Hydrothermalen Carbonisierung anfallende Prozesswasser ist mit organischen Stoffen hoch
belastet, und seine Behandlung hat groRe Bedeutung fur die technische Realisierung und die Wirtschaft-
lichkeit der Carbonisierung. Der wichtigste Befund des Projektes ist, dass die organischen Stoffe in HTC-
Prozesswassern mit der vorgeschlagenen dreistufigen Verfahrenskombination aus anaerobem Abbau,
aerober Nachreinigung und adsorptiver Schlussbehandlung mit kérniger Aktivkohle zu tber 99% elimi-
niert werden kénnen. Auch die im Prozesswasser enthaltenen, mit Pentan extrahierbaren organischen
Spurenstoffe lassen sich weitestgehend entfernen.

Als Einsatzstoffe in diesem Projekt wurden Biertreber, Ribenschnitzel und Speisereste gewahlt, um ein
moglichst breites Spektrum an organischen Abféllen abzudecken und dariiber hinaus unterschiedliche
Mengen und Zusammensetzungen an Nahrstoffen im Prozesswasser zu untersuchen. Es konnte erfolg-
reich demonstriert werden, dass Nahrstoffe aus dieser Matrix durch das Verfahren der MAP-Fallung
bzw. durch die Strippung von Ammoniak mit hohen Wirkungsgraden zuriickgewonnen werden kénnen.

Durch die Gewinnung von Biogas in der anaeroben Stufe und seine Verwertung ist es mdglich, die Ener-
giebilanz der Prozesswasserbehandlung positiv zu gestalten, d.h. es kann ein Energietiberschuss erzielt
werden. Einer direkten Umsetzung des Behandlungskonzeptes in den technischen Maf3stab stehen
jedoch noch einige Fragen entgegen, die nicht abschlieend untersucht werden konnten.

Dies betrifft in erster Linie die anaerobe biologische Stufe, in der zwar gute Eliminationsleistungen er-
reicht werden, ein stabiler anaerober Abbau von Prozesswasser als Monosubstrat aber nur bei Verwen-
dung eines Festbettreaktors und relativ geringen Raumbelastungen von maximal 5,5 kg CSB/(m3-d)
moglich ist. Des Weiteren miissen die Prozesswasser fiir einen stabilen Reaktorbetrieb verdinnt
werden, und die Ausbeute an Biogas liegt trotz guter Gasqualitat deutlich unterhalb des theoretisch zu
erwartenden Wertes. Deshalb sollte vordringlich die Auswirkung einer Zugabe von leichter abbaubaren
Stoffen als Co-Substrat in dieser Stufe Uiberpriift werden. Eine solche Betriebsweise ist an anderer Stelle
schon erfolgreich angewendet worden.

Auch die aerobe Stufe kann nur mit Raumbelastungen kleiner 1,0 kg CSB/(m3-d) stabil betrieben wer-
den. lhre Optimierung muss aber immer im Zusammenhang mit der vorgeschalteten anaeroben Stufe
erfolgen. Die spezifischen Kosten der Aktivkohlestufe sind in Bezug auf den Ertrag an Biokohle als
relativ hoch anzusehen. Deshalb sollte angestrebt werden, eine Entlastung dieser Stufe durch eine
Verringerung des Anteils an refraktdren Stoffen im biologisch behandelten Prozesswasser zu erreichen.

Offentlichkeitsarbeit und Prasentation
Ergebnisse des Vorhabens wurden bereits in mehreren Vortragen der Fachoffentlichkeit vorgestellt:

- Fettig, J. und Liebe, H.: Analytik und physikalisch-chemische Behandlung von Prozesswéassern aus der
Hydrothermalen Carbonisierung - erste Ergebnisse. Seminar ,Hydrothermale Carbonisierung von Bio-
masse - Ergebnisse und Perspektiven”, Deutsche Bundesstiftung Umwelt, Osnabriick, 20.12.2011.

- Fettig, J., Liebe, H., Austermann-Haun, U. und Meier, J.-F.: Verwertung von Prozesswasser aus der
Hydrothermalen Carbonisierung. Fachforum F 5: Ressourceneffizienz und Innovationen, Woche der
Umwelt, Schloss Bellevue, Berlin, 05.- 06.06.2012.

- Fettig, J.: Verwertungsmadglichkeiten fir HTC-Prozesswasser. 3. Sitzung des Fachausschusses Bio-
kohle im Arbeitskreis fir die Nutzbarmachung von Siedlungsabfallen (ANS e.V.), Hoxter, 06.03.2013.

- Meier, Kretschmer, A.-K. und Austermann-Haun, U.: Anaerobe Behandlung von Prozesswassern aus
der hydrothermalen Carbonisierung - erste Ergebnisse. Seminar ,Hydrothermale Carbonisierung von
Biomasse - Ergebnisse und Perspektiven“, Deutsche Bundesstiftung Umwelt, Osnabriick, 20.12.2011.

Im Jahr 2013 sollen die Vorhabensergebnisse bei zwei Fachkongressen prasentiert werden.

Fazit

Zwei wesentliche Ziele des Projektes konnten erreicht werden: Zum einen wurde die Machbarkeit
(Feasibility) des untersuchten dreistufigen Behandlungskonzeptes nachgewiesen, zum anderen wurden
die Moglichkeiten zu einer stofflichen und energetischen Verwertung des Prozesswassers aufgezeigt.

Mit der vorgeschlagenen Verfahrenskombination lassen sich zukiinftige Grenzwerte firr die Behandlung
von Prozesswassern aus der Carbonisierung von Bioabfallen, die derzeit aber noch nicht festliegen, aller
Voraussicht nach einhalten.

Damit kénnten technische Anlagen zur Hydrothermalen Carbonisierung beziiglich des Prozesswassers
ressourcenschonend betrieben und die davon ausgehende Belastung der Umwelt minimiert werden.
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Zusammenfassung

Bei der hydrothermalen Carbonisierung fallt ein mit organischen Stoffen hoch belastetes
Prozesswasser an, dessen Behandlung einen wesentlichen Einfluss auf die Wirtschaft-
lichkeit der Carbonisierung hat. Mit Hilfe von Versuchen im Labormallstab wurde eine
dreistufige Verfahrenskombination untersucht, bestehend aus einer anaeroben biologi-
schen Vorbehandlung, einer aeroben biologischen Nachreinigung und einer adsorptiven
Schlussbehandlung mit Aktivkohle. Dabei stand die Elimination der im Prozesswasser
enthaltenen organischen Stoffe im Zentrum. Erganzend wurde untersucht, inwieweit
Nahrstoffe aus dem Prozesswasser zurlickgewonnen werden kénnen.

Als Einsatzstoffe wurden Biertreber, Ribenschnitzel und Speisereste gewahlt, um ein
mdglichst breites Spektrum an organischen Abfallen abzudecken. Die Untersuchung
weiterer Prozesswasser war im Rahmen des Projektes nicht moglich, weil die kontinuier-
lichen biologischen Abbauversuche Uber Zeitrdume von jeweils mehreren Monaten durch-
gefuhrt werden mussten, um stabile Betriebszustande bei unterschiedlichen Belastungen
der Reaktoren zu erreichen.

Der wichtigste Befund des Projektes ist, dass die organischen Stoffe in HTC-Prozess-
wassern mit der vorgeschlagenen Verfahrenskombination zu tber 99 % eliminiert werden
kénnen. Damit sind zuklinftige Grenzwerte, die derzeit aber noch nicht festliegen, aller
Voraussicht nach einzuhalten. Auch die im Prozesswasser enthaltenen, mit Pentan extra-
hierbaren organischen Spurenstoffe kbnnen weitestgehend entfernt werden.

Durch die Gewinnung von Biogas in der anaeroben Stufe und seine Verwertung kann bei
der Prozesswasserbehandlung ein Energieliberschuss erzielt werden. Es konnte auch
gezeigt werden, dass Nahrstoffe, die in héheren Konzentrationen vorkommen, sich aus
dieser Matrix durch die Verfahren der MAP-Fallung (bei Vorliegen von Ammonium-
Stickstoff und Phosphat) bzw. der Ammoniakstrippung (bei Vorliegen nur von Ammonium-
Stickstoff) zurlickgewinnen lassen.

Einer direkten Umsetzung des Behandlungskonzeptes in den technischen Malstab
stehen jedoch noch einige Fragen entgegen, die in diesem Vorhaben nicht naher unter-
sucht werden konnten. Insbesondere der Betrieb der anaeroben Stufe, in welcher der
grofite Teil der organischen Verbindungen eliminiert wird, bedarf noch einer Optimierung
hinsichtlich der Raumbelastung und der Biogasausbeute. Daflir sollte vor allem die
Zugabe von leichter abbaubaren Stoffen als Co-Substrat tiberprift werden.

Auch bei den beiden anderen Stufen gibt es noch Optimierungspotenziale, die genutzt
werden sollten, um die Betriebskosten der Behandlung zu verringern. Dies betrifft zum
einen die maximale Raumbelastung des aeroben Reaktors und zum anderen die
maoglichst kostenglinstige Entfernung der nicht abbaubaren organischen Stoffe nach den
biologischen Behandlungsstufen.

Das Projekt wurde in Zusammenarbeit mit dem Fachgebiet Abfallwirtschaft und Deponie-
technik der Hochschule Ostwestfalen-Lippe (Prof. Dr. H.-G. Ramke) durchgefihrt und von
der Deutschen Bundesstiftung Umwelt unter dem Aktenzeichen Az: 27760 gefordert.
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1 Einleitung

Die hydrothermale Carbonisierung wird seit mehreren Jahren eingehend mit dem Ziel
untersucht, alternative Verwertungswege fiir organische Reststoffe zu finden. Der Prozess
lauft im wassrigen Medium ab, d.h. die organischen Einsatzstoffe werden als wassrige
Suspension in einem Reaktor bei erhéhten Dricken und Temperaturen unter Luft-
abschluss umgesetzt. Nach dem Abkulhlen ist der GroRteil des Materials in kleine, porése,
braunkohlenartige Kligelchen umgewandelt worden, die durch Filtration aus dem Prozess-
wasser abgetrennt werden. Fur dieses Produkt, bei der Gewinnung aus organischen Ab-
fallen als Biokohle bezeichnet, gibt es stoffliche und thermische Verwertungsoptionen, die
derzeit in verschiedenen Projekten weiter verfolgt werden. Nach Untersuchungen von
Ramke et al. (2010a, 2010b) gehen bei der Carbonisierung organischer Siedlungsabfalle
jedoch 15-25% des organischen Kohlenstoffs in die fliissige Phase Uber. Fir die weitere
Entwicklung des Prozesses bis zur Anwendungsreife ist es daher unabdingbar,
Verwertungs- bzw. Entsorgungswege flr das Prozesswasser zu finden.

Obwohl die hydrothermale Carbonisierung organischer Reststoffe von verschiedenen
Arbeitsgruppen untersucht wird, hat das Prozesswasser bislang nur wenig Beachtung
gefunden. Nach Aussagen der Fa. Loritus kann es problemlos in mechanisch-
biologischen Klaranlagen gereinigt werden (Loritus, 2013). Die Fa. AVA-CO2 geht von
einem Prozesswasseranfall von 5 m® je t Biokohle aus und merkt an, dass es mit
verschiedenen organischen Stoffen sowie ggf. mit Schwermetallen belastet ist und die
Behandlung entsprechend angepasst werden muss (AVA-CO2, 2011). Einzelheiten hierzu
werden jedoch nicht mitgeteilt. Die Fa. Grenol stellt fest, dass ein Grof3teil der minerali-
schen Nahrstoffe im Ausgangsmaterial in das Prozesswasser Ubergeht und schlagt vor,
es nach einer Aufkonzentrierung zur Bewdasserung bzw. Dingung einzusetzen (Grenol,
2013). Analysendaten und konkrete Rahmenbedingungen werden dabei aber nicht
genannt.

Die Fa. Revatec baut Anlagen zur hydrothermalen und vapothermalen Carbonisierung.
Sie weist auf die Erfordernis einer Prozesswasserbehandlung hin, wozu allerdings keine
konkreten Daten vorgelegt werden (Revatec, 2013). Als MalRnahme zur Verringerung des
Prozesswasseranfalls wird das Recycling des Wassers bei einer kontinuierlichen Prozess-
fuhrung angegeben. Der Schwerpunkt der Fa. TerraNova Energy liegt auf der hydrother-
malen Carbonisierung von Klarschlammen (TerraNova, 2013). Auch von ihr werden keine
Daten zu Prozesswasseranfall und -behandlung mitgeteilt.

Die Fa. SunCoal charakterisiert das Prozesswasser als stark organisch belastet. Als Ent-
sorgungswege werden eine Einleitung in eine Klaranlage oder eine Aufbereitung vor Ort
genannt (SunCoal, 2013). In einer friheren Firmenmitteilung wurde dagegen von einer
begrenzten Abbaubarkeit des Prozesswassers berichtet und deshalb vorgeschlagen, die
organischen Stoffe bei Driicken von 3-20 bar und Temperaturen von 120-200 °C unter
Sauerstoffzufuhr teilweise zu mineralisieren bzw. in besser abbaubare Verbindungen zu
Uberfiihren. Es gibt auch eine Patentanmeldung Uber die Anwendung einer solchen
Nassoxidation zur Prozesswasserbehandlung (Kopinke et al., 2010). Von einer
technischen Umsetzung des Konzeptes ist bislang jedoch noch nichts bekannt.
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Von Escala et al. (2011a) sind Analysendaten von HTC-Prozesswasser publiziert worden,
die nicht nur Summenparameter umfassen. Ausgangsmaterial war Molke, und es wurden
u.a. ein TOC-Wert von gut 7.000 mg/l, ein Gesamtphosphorgehalt von 237 mg/l und ein
Gesamtstickstoffgehalt von 466 mg/l ermittelt. Daneben wurden auch 351 mg/l an Pheno-
len sowie 0,45 mg/l an Cyaniden gefunden. Der daraus abgeleitete Behandlungsbedarf
fur das Prozesswasser ist jedoch nicht naher betrachtet worden.

In einer eigenen Voruntersuchung (Ramke et al., 2010b) konnte gezeigt werden, dass die
Prozesswasser aus der Carbonisierung von Siedlungsabfallen tberwiegend sauer sind
und ihre organische Belastung substrat- und prozessabhangig bei 10.000-40.000 mg/I fir
den Parameter BSBs und bei 14.000-70.000 mg/I fir den Parameter CSB liegt. Aerobe
Abbautests zeigten, dass sie gut biologisch abbaubar sind, wobei als Abbauleistung,
bezogen auf den CSB, ein Wert von durchschnittlich 85% ermittelt wurde. Die in anderen
Arbeiten ermittelten CSB/BSBs-Verhaltnisse waren dagegen mit Werten von 2,6 (Altensen
und Richarts, 2010) bzw. 3 bis 5 (Clemens, 2011) etwas unginstiger.

Bei der Carbonisierung von Siedlungsabfallen kamen Berge et al. (2011) mit 10.000-
80.000 mg/I fur den CSB auf vergleichbare hohe organische Belastungen wie Ramke et
al. (2010b). Auch von ihnen wurde auf der Grundlage von BSB-Messungen eine gewisse
aerobe Abbaubarkeit der Inhaltsstoffe vermutet.

Anaerobe Abbautests (Gartests nach VDI 4630), durchgefiihrt im Fachgebiet flr Abfall-
wirtschaft und Deponietechnik der Hochschule Ostwestfalen-Lippe, wiesen darauf hin,
dass auch eine gute anaerobe Abbaubarkeit von HTC-Prozesswassern vorzuliegen
scheint (Blohse, 2011). Dies ist durch Untersuchungen von Stemann und Ziegler (2011)
bestatigt worden. Damit ist die Option einer energetischen Verwertung der flissigen
Phase der HTC gegeben, die im laufenden Projekt eingehender untersucht wird.

Zu den abbaubaren Komponenten im Prozesswasser gehodren u.a. flichtige organische
Sauren und Alkohole, die mit Hilfe angepasster HPLC-Methoden erfasst werden kénnen.
So haben Arends und Morondo Martin (2012) Ameisen- und Milchsdure mit jeweils mehr
als 1 g/l und Methanol, 1,2-Propanol und 2,3-Butanol sogar mit jeweils mehr als 5 g/l
nachgewiesen. In einer aktuellen Ubersicht fiihren Weiner et al. (2012) Phenole und
Furfurale als weitere wasserlosliche Komponenten auf, deren Konzentrationen sowohl
vom Einsatzstoff als auch von den Reaktionsbedingungen abhangen.

Nach Hoekmann et al. (2011) handelt es sich bei den organischen Inhaltsstoffen iberwie-
gend um Zucker und organische Sauren, wobei sich der Anteil der organischen Sauren
mit steigender Reaktionstemperatur erhéht. Clemens (2011) berichtet vom Vorhandensein
von Ameisensaure, Essigsaure, hdheren organischen Sauren und Phenolen; Grolien-
ordnungen fir die Konzentrationen werden jedoch nicht angegeben.

Nennenswerte Gehalte an Stickstoff und Phosphor sind in HTC-Prozesswassern flr die
Einsatzstoffe Bambus (Schneider et al., 2011) und Klarschlamm (Escala et al., 2011b) ge-
funden worden. Auch Glasner et al. (2011) berichten von Phosphorgehalten von bis zu
790 mg/l. Eine gezielte Rickgewinnung der Nahrstoffe erfolgte in den genannten Arbeiten
jedoch nicht.
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Zielsetzung

Zielsetzung des Projektes war die Ermittlung einer fir die Reinigung des Prozesswassers
geeigneten, stabil zu betreibenden Verfahrenskombination, bei der auch die Mdglichkeiten
einer Abtrennung/Ruckgewinnung der Pflanzennahrstoffe Stickstoff und Phosphor
berlcksichtigt werden. Damit sollten die Voraussetzungen fir den Umgang mit dem
Prozesswasser im technischen Mal3stab geschaffen werden, bei dem als Ziele seine stoff-
liche Nutzung sowie die energetische Optimierung seiner Behandlung im Vordergrund
stehen.

Aufgabenstellung

Die Untersuchungen erfolgten in zwei miteinander verbundenen Teilprojekten, um alle
Aspekte der Behandlungsoptionen klaren zu kénnen. Als Einsatzstoffe wurden drei ver-
schiedene organische Abfalle ausgewahlt, die auch ein unterschiedliches Spektrum an
Nahrstoffen im Prozesswasser erwarten lassen. Mit Hilfe von Batch- und kontinuierlichen
Versuchen im Labormalstab sollte das folgende Behandlungskonzept fir das Prozess-
wasser untersucht werden:

¢ Anaerobe Reinigung

e Nahrstoffrickgewinnung

e Aerobe Reinigung

¢ Physikalisch-chemische Nachbehandlung

Die Einsatzstoffe wurden vom Fachgebiet Abfallwirtschaft und Deponietechnik der Hoch-
schule OWL in einem Autoklaven im Chargenbetrieb carbonisiert und das anfallende
Prozesswasser fir die weiteren Untersuchungen bereitgestellt. Nach einer Analyse unter
Verwendung von Summen-, Gruppen- und Einzelstoffparametern sollten Versuche zur
anaeroben Behandlung folgen. Zur Abschatzung der anaeroben Abbaubarkeit und zur
Uberprifung der Biogasqualitat wurden Batch-Tests durchgefiihrt, denen sich kontinuier-
liche anaerobe Abbauversuche mit einem UASB- und einem Festbettreaktor im Labor-
malfistab anschlossen. Ziel war es, fir das Prozesswasser das optimale anaerobe
Reinigungsverfahren zu finden, dessen Betriebsparameter zu ermitteln, die Prozess-
stabilitat zu beurteilen und die Biogasausbeute zu optimieren.

Nach weiteren Analysen des anaerob vorbehandelten Prozesswassers sollten Unter-
suchungen mit dem Ziel einer Gewinnung der Nahrstoffe Stickstoff und Phosphor durch-
gefihrt werden. Zur Nahrstoffabtrennung wurden die Verfahren der MAP-Fallung sowie
der Ammoniakstrippung betrachtet. Danach waren die Optionen und Bedingungen fir
eine Nachbehandlung des anaerob gereinigten Prozesswassers durch eine aerobe
biologische Stufe in Kombination mit physikalisch-chemischen Verfahren zu ermitteln. Fir
die Beurteilung der aeroben Abbaubarkeit wurde eine kontinuierlich betriebene Laborklar-
anlage eingesetzt. Als Verfahren zur erforderlichen physikalisch-chemischen Nach-
reinigung war die Adsorption an Aktivkohle vorgesehen, ggf. erganzt durch eine Oxidation
mit Ozon. Hierbei sollten neben der Aufnahme von Isothermen auch Saulenversuche mit
korniger Aktivkohle durchgefihrt werden.
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2 Herkunft und Eigenschaften des Prozesswassers

21 Auswahl der Einsatzstoffe

Als Einsatzstoffe wurden zwei unterschiedliche organische Abfalle sowie ein landwirt-
schaftlicher Reststoff ausgewahlt, die ein breites Spektrum an Nahrstoffen im Prozess-
wasser erwarten lieen. Stellvertretend fur industrielle organische Abfalle wurde Bier-
treber untersucht, der bei der Bierherstellung anfallt und sowohl hohe Phosphor- als auch
hohe Stickstoffgehalte aufweist. Als kommunale organische Abfallfraktion kamen Speise-
reste zum Einsatz, die nach Einsammlung und Entfettung eine gewisse Homogenitat
besitzen und primar Stickstoff als Nahrstoff enthalten. Den landwirtschaftlichen Reststoff
stellten Riibenschnitzel aus der Zuckerherstellung dar, bei denen die Gehalte beider
Nahrstoffe relativ gering sind. Die Abfallstoffe wurden vom Fachgebiet Abfallwirtschaft und
Deponietechnik der Hochschule OWL von den Erzeugern bezogen und im Chargen-
betrieb carbonisiert.

2.2 Carbonisierungsbedingungen

Zur Erzeugung der HTC-Prozesswasser wurde eine reproduzierbare Standardvariante zur
Carbonisierung der Einsatzstoffe angewendet. Die Methode wurde entwickelt, um das
generelle Carbonisierungsverhalten verschiedener Biomassen vergleichend testen zu
kénnen. Sie beinhaltet ein intensives Temperaturprogramm, bei dem hohe Aufschluss-
temperaturen von ca. 220 °C (Maximaltemperatur) angewendet werden. Die resultierende
Verweilzeit oberhalb von 180 °C betragt ca. finf Stunden.

Versuchsbedingungen:

Reaktor 25 Liter Autoklav, ungerihrt
Gesamtmasse Input 20 kg Frischsubstanz (FS)
TS-Gehalt Input 15 % (entspricht 3 kg Trockenmasse)

Regelgréle Behaltertemperatur (Innentemperatur, die am Temperaturfihler,
der mittig in der Reaktionsmasse steckt, abgenommen wird.)

Temperaturprogramm:

— Die Aufheizphase erfolgt mit einer Heizleistung von 100 % bis zu einer Tempera-
tur (Behaltertemperatur) von 220 °C innerhalb der Reaktionsmasse.

— Ab Erreichen der Soll-Temperatur werden die Heizkreise automatisch herunter-
geregelt.

— Die nachfolgende Reaktionsphase erfolgt bei einer Heizleistung von 10 %.

— Der Versuchsabbruch (Ausschalten der Heizkreise, Einschalten der Kuhlung)
wird nach einer gewahlten Reaktionszeit von 4 Stunden eingeleitet. Die Reak-
tionszeit beginnt ab Erreichen einer Innentemperatur von 180 °C und endet mit
Abbruch des Versuchs.
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— Nach ca. 24 Stunden ist eine adaquate Behaltertemperatur von < 50 °C erreicht

und die Abkuhlphase ist abgeschlossen.

— Es erfolgt die Druckentlastung (Ablassen der entstandenen HTC-Prozessgase).

— Danach wird der Reaktor gedffnet und das Probenmaterial, die sogenannte HTC-

Suspension, enthommen.

Zur Bereitstellung der HTC-Prozesswasser erfolgt eine einfache Fest-FlUssig-Trennung

der HTC-Suspension mittels Unterdruckfiltration.

In der Abbildung 2-1 wird ein exemplarischer Versuchsverlauf dieser Standardvariante
gezeigt. Zur Erlauterung des Temperaturprogramms sind die einzelnen Phasen des Ver-

suchs eingetragen.
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Abb. 2-1: Exemplarische Darstellung des Temperaturprogramms bei der Carbonisie-

rung, Einsatzstoff: BMBF-Standard (Bléhse, 2013)

Die Temperaturprofile bzw. -gradienten sind, ebenso wie die Entwicklung des Druck-
verlaufs, abhangig von der eingesetzten Substanz. Hierbei werden die Unterschiede mal3-
geblich auf die thermischen Eigenschaften (z.B. Warmeleitfahigkeit) und das Reaktions-
verhalten der verschiedenen Einsatzstoffe zurlickgefiihrt. Beispiele der Carbonisierungs-
verlaufe fir die drei untersuchten Einsatzstoffe sind in den Abbildungen 2-2, 2-3 und 2-4
dargestellt. Ferner ist der Wassergehalt der Reaktionsmasse, der nicht immer auf genau
15 % FS, die standardisierte Versuchsbedingung, eingestellt werden kann, zu bericksich-

tigen (siehe auch Tabelle 2-1).

Verwendete Einsatzstoffe:

Biertreber Ruckstande der Bierproduktion (ausgelaugtes Gerstenmalz)

Herkunft: Brauerei Allersheim, Holzminden und Brauerei Meierhof,

Hoxter-Ottbergen
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Rubenschnitzel Ruckstande aus der Zuckerproduktion (getrocknete, nicht melassierte
Zuckerribenschnitzel)

Herkunft: unbekannte Zuckerfabrik

Speisereste Lebensmittelreste (GroRkiichen- und Kantinenabfélle), hygienisiert
und meist entfettet, Einsatz als Substrat flr Biogasanlagen (Co-
Vergarungsanlagen)

Herkunft: Biogasanlage Brakel-Beller

Wie anfangs beschrieben, soll der TS-Gehalt der Reaktionsmasse durch Verdiinnen mit
Wasser auf ca. 15 % FS eingestellt werden. Dies ist bei stark wasserhaltigen Einsatz-
stoffen wie Speiseresten nicht méglich. In Tabelle 2-1 sind die Versuchsansatze exempla-
risch dargestellt. Bei Speiseresten wird lediglich ein TS-Gehalt der Reaktionsmasse von
7 - 8 % FS erreicht. Deshalb weichen die Versuchsparameter der Carbonisierung von
Speiseresten (siehe Tabelle 2-2) im Temperaturprogramm etwas von den Parametern der
anderen beiden Einsatzstoffe (Ribenschnitzel und Biertreber) ab.

Tab. 2-1:  Ubersicht Uber die Ansétze fiir die hydrothermale Carbonisierung

Einsatzstoff TS in der OS Masse der OS  Verdiinnungs- TSinder FSim
wasser Reaktor
[%] [ka] [ka] [%]
Biertreber 16-18 16,5 3,5 ca. 14
Rubenschnitzel ca. 89 3,5 16,5 ca. 15
Speisereste 7-8 20,0 0,0 7-8

TS — Trockensubstanz, FS — Frischsubstanz, OS — Originalsubstanz

In Tabelle 2-2 sind die mallgeblichen Versuchsparameter flr die drei Einsatzstoffe auf-
gefuhrt. Die zeitlichen Verlaufe der Parameter sind in den nachfolgenden Abbildungen
2-2, 2-3 und 2-4 dargestellt.

Tab. 2-2:  Ubersicht Uber die relevanten HTC-Versuchsparameter

Einsatzstoff max. Temperatur max. Druck Verweilzeit bei
>180 °C
[°C] [bar] [h]
Biertreber 240 40 4.8
Ribenschnitzel 240 45 5,0

Speisereste 232 32 49
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Temperatur [*C]; Heizleistung [%]

Abb. 2-2
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2.3 Analysenmethoden

Zur Bestimmung der Analysenparameter kamen folgende Methoden zur Anwendung:

Abfiltrierbare Stoffe (AFS) und Gliihriickstand (GR): Die Bestimmung erfolgte mittels
Glasfaserfilter der Fa. WHATMAN in Anlehnung an das Verfahren DIN 38409 - H2-3. Der
Filterrickstand wurde bei 105 °C im Trockenschrank getrocknet, nach dem Wiegen bei
500 °C gegluht und dann erneut gewogen.

pH-Wert: Hier kamen eine Einstab-Messelektrode SenTix 41 und das Messgerat Multi
340i der Fa. WTW zum Einsatz.

Leitfahigkeit (LF): Dieser Parameter wurde nach dem Verfahren DIN EN 27888 mit dem
Messgerat Multi 340i der Fa. WTW bestimmt.

Chemischer Sauerstoffbedarf (CSB): Die CSB-Bestimmung erfolgte mit den MERCK-
Klvettentests Nr. 1.14541 (Messbereich 25-1.500 mg/l) und 1.14555 (Messbereich 500-
10.000 mg/l) nach entsprechender Verdiinnung der Proben.

Gesamter organisch gebundener Kohlenstoff (TOC, DOC): Zur TOC-Bestimmung
wurde der Labor-Analysator Dimatoc 2000 der Firma Dimatec eingesetzt. Die TOC-
Messung erfolgt nach dem Prinzip der thermisch-katalytischen Oxidation mit nachgeschal-
teter NDIR-Detektion. Das Gerat nutzt zwei unabhangige Messkanale, um den Gesamt-
kohlenstoff TC und den anorganischen Kohlenstoff TIC zu messen. Der TOC wird nach
der Differenzmethode bestimmt (TOC = TC - TIC). Der DOC-Wert ist das Ergebnis der
TOC-Bestimmung in membranfiltrierten Proben (DIN EN 1484).

Gesamtstickstoff TNb: Zur TNb-Bestimmung wurde in Verbindung mit dem TOC-
Analysator Dimatoc 2000 das Zusatzmodul DIMA-N eingesetzt. Die Detektion erfolgt nach
der Chemolumineszenzmethode gemaR DIN EN 12260.

Ammonium-Stickstoff (NHs-N): Hierfur kamen die Reagenzientests Nr. 1.14752 (Mess-
bereich 0,1-2,7 mg/l) und 1.00683 (Messbereich 2,0-150 mg/l) der Fa. MERCK zum Ein-
satz.

Nitrat-Stickstoff (NO;-N): Die Bestimmung erfolgte mit dem MERCK-Reagenzientest Nr.
1.14773 (Messbereich 1,1-20,3 mg/l).

Phosphat (PO,4-P): Dieser Parameter wurde mit den Reagenzientests Nr. 1.14848 (Mess-
bereich 0,1-5,0 mg/l) und 1.00798 (Messbereich 1,0-100 mg/l) der Fa. MERCK erfasst.

Gesamt-Phosphor (Pges): Die Analyse erfolgte analog zur Phosphatbestimmung mit vor-
geschaltetem Mikrowellenaufschluss.

Biochemischer Sauerstoffbedarf (BSBs): Die BSB-Bestimmung erfolgte gemaR der
manometrischen (respirometrischen) Methode unter Verwendung eines OxiTop-Systems
der Fa. WTW.

GC-MS Ubersichtsanalyse und Kationenbestimmung: Diese Analysen wurden an ein
externes Labor vergeben und mit Hilfe eines GC-MS Systems der Fa. Agilent bzw. mittels
ICP-OES gemaR ISO 17294-2 durchgefihrt.
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24 Ergebnisse der chemischen Analysen

Gruppenparameter und Nahrstoffe

In Tabelle 2-3 sind Analysenwerte fir das HTC-Prozesswasser der drei ausgewahlten
Einsatzstoffe aufgeflihrt. Da die Carbonisierung im Batch-Betrieb erfolgt und die Einsatz-
stoffe nicht homogen sind, kénnen die Zusammensetzung und das Konzentrationsniveau
des Prozesswassers schwanken. Es wird hier wegen der geringen Zahl an Vollanalysen
(3 bis 5 je Einsatzstoff) darauf verzichtet, eine statistische Auswertung vorzunehmen.
Stattdessen werden die Schwankungsbreiten der einzelnen Parameter angegeben. Ins-
besondere bei den Stickstoff- und Phosphorkonzentrationen wurden die Messungen auch
durch Matrixeffekte beeintrachtigt, so dass die Genauigkeit vor allem bei niedrigen
Konzentrationen begrenzt war.

Wie Tabelle 2-3 zeigt, liegen die pH-Werte aller Prozesswasser mit pH = 4,3-4,4 im
sauren Bereich. Den Leitfahigkeitswerten zufolge weisen sie unterschiedliche, aber relativ
hohe Salzgehalte auf, die deutlich Uber dem Bereich des zur Carbonisierung verwendeten
Trinkwassers liegen. Es kommt also bei den Carbonisierungsreaktionen auch zu einem
nennenswerten Salzeintrag.

Die Belastung der Prozesswasser ist vor allem durch organische Stoffe bedingt. Die CSB-
Werte liegen zwischen gut 33.000 mg/l und etwa 84.000 mg/l, wobei die niedrigen
CSB/TOC-Verhaltnisse von maximal 2,75 darauf hinweisen, dass der Sauerstoffanteil in
den organischen Molekilen verhaltnismaRig hoch sein muss.

Da es sich bei den Prozesswéassern um Filtrate handelt, ist den Anteil an abfiltrierbaren
Stoffen bei frischen Wassern vernachlassigbar klein. Bei der Lagerung kommt es jedoch
nach einigen Tagen zur Bildung organischer Ausfallungen, wodurch der Anteil an geldsten
Stoffen etwas verringert wird. Dieser Effekt zeigte sich bei den kontinuierlichen Versuchen
zum anaeroben Abbau (siehe Kapitel 3), da hier das Prozesswasser teilweise mehrere
Wochen zwischengelagert werden musste, und wird dort auch quantifiziert.

Tab. 2-3: Analysenwerte fur das HTC-Prozesswasser der drei ausgewahlten Einsatz-

stoffe

Parameter Einheit Einsatzstoff

Biertreber Ribenschnitzel Speisereste
pH [-] 4,3 4.4 4,4
LF [mS/cm] 8,15 4,61 24,7
Ccss [mg/l] 47.600 - 76.700 33.600 — 45.800 65.300 - 84.400
Croc [mg/l] 18.500 - 29.800 14.700 — 17.200 24.400 - 31.700
CSB/TOC [mg/l] 2,50-2,75 2,29 -2,67 2,62 - 2,67
TNb [mg/l] 3.720 - 4.150 815 2.290 - 2.460
CNHaN [mg/l] 550 - 1.020 <100 390 - 1220
CnosN [mg/l] <50 <30 <50
Pges [mg/l] 1.080 - 1.340 130 380
Crosp [mg/l] 990 - 1.340 100 160 - 240
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Aus den an Einzelproben ermittelten Konzentrationen der Nahrstoffe N und P lassen sich
die folgenden molaren C : N : P-Verhéltnisse abschatzen: Biertreber — 38 : 44 : 1;
Ribenschnitzel — 314 : 17,4 : 1 und Speisereste — 183 : 21,7 : 1. Relativ gesehen weist
das Prozesswasser des Biertrebers den héchsten P-Anteil auf. Das C : N-Verhaltnis ist
bei Biertreber und Speiseresten mit ca. 8,5 : 1 fast gleich, wahrend bei Ribenschnitzeln
der Kohlenstoffanteil dominiert (C: N =18:1).

Kationen

Bei der pH-Anhebung des Prozesswassers aus der Carbonisierung von Biertreber wurde
die Ausfallung von Salzen beobachtet. Abbildung 2-5 zeigt die ermittelten Trocken- und
Gluhrickstande in Abhangigkeit vom pH-Wert, die darauf hindeuten, dass die Fallungs-
produkte Uberwiegend anorganische Salze sind.

Im Prozesswasser wurden deshalb die Konzentrationen der Alkali- und Erdalkalimetalle
bestimmt, fir die sich folgende Werte ergaben: Ccs = 430 mg/l; Cug = 410 mgl/l;
Ck = 25mg/l und Cya = 50 mg/l. Aufgrund der hohen Gehalte an Calcium (molare
Konzentration 10,8 mmol/l) und Magnesium (molare Konzentration 16,9 mmol/l) wurde
vermutet, dass zu den Fallungsprodukten Calciumcarbonat und Calciumphosphate sowie
Magnesiumammoniumphosphat (MAP) gehdren. Diese Frage wird im Kapitel 6 naher
betrachtet.

4.000

L1 Trockenriuckstand [mg/l]

N Glihrickstand [mg/l] — e

3.000

2.000 - N

TR bzw. GR in mg/|

1.000 N\

4,57 5,01 8,06 7,13 8,23
pH-Wert

Abb. 2-5: Ausfallungen bei der pH-Anhebung des HTC-Prozesswassers von Biertreber

Organische Spurenstoffe

Bei der GC-MS Ubersichtsanalyse werden alle mit Pentan extrahierbaren, mittel- bis
schwerflichtigen Verbindungen der Originalprobe erfasst, die sich unzersetzt verdampfen
lassen. Die Erfassungsgrenze ist Substanz-spezifisch und liegt bei den meisten Stoffen
bei 10-100 ug/l. Die Abbildungen 2-6 bis 2-8 zeigen die Chromatogramme flir die HTC-
Prozesswasser der drei untersuchten Einsatzstoffe. An Stoffgruppen wurden im Einzelnen
nachgewiesen:

e Phthalate
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e Pyrazine (insbesondere Methyl- und Dimethylpyrazin)

¢ Phenole (u.a. Methoxy-phenol und Ethyl-methoxy-phenol)
e BTEX-Aromaten

¢ weitere cyclische sauerstoffhaltige Verbindungen

¢ nicht ndher zuordbare aliphatische und aromatische Kohlenwasserstoffe
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Abb. 2-6: GC-MS Chromatogramm fir das HTC-Prozesswasser von Biertreber
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2-7: GC-MS Chromatogramm flir das HTC-Prozesswasser von Riibenschnitzeln
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Abb. 2-8: GC-MS Chromatogramm fir das HTC-Prozesswasser von Speiseresten

2.5 Folgerungen

1. Die organische Belastung des Prozesswassers liegt bei allen Einsatzmaterialien bei
mehreren 10.000 mg/l CSB. Das CSB/TOC-Verhaltnis von maximal 2,75 weist auf ei-
nen relativ hohen Sauerstoffanteil in den organischen Verbindungen hin.

2. Je nach Einsatzstoff finden sich Nahrstoffe sowohl in geringen Konzentrationen als
auch mit Gehalten von mehreren 100 mg/l N bzw. P.

3. Der Salzgehalt ist um einen Faktor 8-12 hoher als im eingesetzten Frischwasser. Bei
den Kationen kénnen nennenswerte Mengen an Calcium und Magnesium vorkom-
men.

4. Mit den mittel- bis schwerfliichtigen, als unzersetzt verdampfbar erfassten orga-
nischen Spurenstoffen kann nur ein Bruchteil von einigen 10 mg/l aller organischen
Einzelsubstanzen identifiziert werden.
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3 Anaerobe Abbauversuche
3.1 Material und Methoden
311 Zusammensetzung der HTC-Prozesswasser

Tab. 3-1 gibt die Ergebnisse der in Detmold zu Versuchsbeginn durchgefiihrten Analysen
fur das Prozesswasser der drei ausgewahlten Einsatzstoffe wieder. Die Zusammen-
setzungen und das Konzentrationsniveau des Prozesswassers kdnnen durch die Einsatz-
stoffe und die im Batch-Betrieb erfolgte Carbonisierung schwanken. Wegen der geringen
Zahl an Vollanalysen (1 bis 3 je Einsatzstoff) wird auf eine statistische Auswertung ver-
zichtet. Stattdessen werden die Schwankungsbreiten der einzelnen Parameter angege-
ben. Insbesondere bei den Stickstoff- und Phosphorkonzentrationen wurden die Messun-
gen auch durch Matrixeffekte beeintrachtigt, so dass die Genauigkeit vor allem bei niedri-
gen Konzentrationen begrenzt war.

Tab. 3-1:  Analysenwerte fir das HTC-Prozesswasser der drei ausgewahlten Einsatz-
stoffe nach Tuchfiltration

Substrat

Parameter Einheit Biertreber Ribenschnitzel Speisereste
n - 1 3 3
Ccss [g/Mm 47,6 46,3-48,7 72,0-73,8
Scss [g/Mm 46,8 45,8-48,3 71,4-73,4
SNo3nN [mg/l] n.n. 139-148 69-613
Sno2-N [mg/l] 141 0,311-0,429 0,470-0,712
SNHaN [mg/l] 1.031 0,118-39 325-924
Crkn [mg/l] 3.800 269-503 1.667-2.362
Crno [mg/l] 3.941 408-649 2.260-2.444
Corg. N [mg/l] 2.769 249-503 743-1.866
Chrges [mg/l] 973 26,7-29,2 147-156
Leitfahigkeit [mS/cm] 8,5 4,9-5,0 14,4-14,6
pH-Wert [-] 4,80 3,89-3,95 4,02-4,95
X1s [9/1] - 0-1,0* n.n.
XoTs g/l - 0-0,9* n.n.
XTr [/ - 21,1-39,7* 31,9-37,3

[g/Mm - 18-24,5* 24,1-29,4
XoTR

[%] - 61-88* 75-79
CSB:N:P-Verhaltnis - 800:66:17 800:9,5:0,5 800:26:1,8

n.n. = nicht nachweisbar, n = Anzahl der Analysen

* Werte basieren auf den zuriickgerechneten wochentlichen Analysenwerten des verdinnten Roh-
abwassers
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Weil es in allen HTC-Prozesswassern zu dauerhaft anhaltenden Ausfallungen kam,
wurden die verwendeten HTC-Prozesswasser vor den abwassertechnischen Analysen
und dem Einsatz in den Versuchsreaktoren durch einen Tuchfilter einer Kammerfilter-
presse von groben Feststoffen befreit.

Die Analysenwerte zeigen in allen drei Fallen ein organisch hoch belastetes Prozess-
wasser. Die Ccsp/Scsg-Verhaltnisse zeigen, dass der CSB nahezu vollstandig in geldster
Form vorliegt. Die CSB : N : P-Verhaltnisse bei den Prozesswassern aus Biertreber und
Speiseresten zeigen ein fiir den anaeroben Abbau gravierenden Uberschuss an Stickstoff
und Phosphor. Fir das Prozesswasser aus Riubenschnitzeln zeigt das Nahrstoffverhaltnis
einen Phosphormangel. Deswegen wurde dem Prozesswasser stochiometrisch Phosphor
zugegeben.

Wahrend der Versuche wurden die Prozesswasser nur mit Leitungswasser verdunnt ein-
gesetzt und so die Belastung der Reaktoren bei immer konstantem Zufluss (1,08 I/d)
variiert. Den CSB im Zulauf wahrend der Versuchsphase Biertreber zeigt Tab. 3-2.

Tab. 3-2: Staffelung der CSB-Zulaufkonzentrationen wahrend der Versuchsphase
Biertreber (10.10.2011-12.01.2012)

Zeitraum Ccsg im Zulauf Verdiinnung
[mg/l] Prozesswasser [I] + Leitungswasser [l]
14.10.-28.10.2011 10.000 1+3,8
29.10.-19.12.2011 15.000 1+2.2
20.12.-21.12.2011 20.000 1+14
22.12.-27.12.2011 25.000 1+0,9
28.12.-30.12.2011 35.000 1+0,36
31.12.2011-06.01.2012 30.000 1+0,59
07.01.-12.01.2012 25.000 1+0,9

Die CSB-Werte im Zulauf wahrend der Versuche mit Prozesswasser aus Riubenschnitzeln
zeigt Tab. 3-3.

Tab. 3-3: Staffelung der CSB-Zulaufkonzentrationen wahrend der Versuchsphase
Rubenschnitzel (10.04.-30.07.2012)

Zeitraum Ccsg im Zulauf Verdlinnung

[mg/l] Prozesswasser [I] + Leitungswasser [l]
10.04.-26.04.2012 10.000 1+3,7
26.04.- 30.07.2012 15.000 1+21

Die Tab. 3-4 zeigt den CSB im Zulauf bei der Untersuchung von Speisereste-
Prozesswasser.
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Tab. 3-4: Staffelung der CSB-Zulaufkonzentrationen wahrend der Versuchsphase
Speisereste (31.07.-07.11.2012)

Zeitraum Ccsp im Zulauf Verdinnung
[mg/l] Prozesswasser [l] + Leitungswasser [I]

31.07.-10.08.2012 8.000 1+8
10.08.-20.08.2012 10.000 1+6
20.08.-25.08.2012 10.000 1+6
25.08.-09.09.2012 12.500 1+4,8
09.09.-18.09.2012 15.000 1+3,8
18.09.-02.10.2012 17.500 1+ 3,1
02.10.-20.10.2012 20.000 1+2,6
20.10.-31.10.2012 15.000 1+3,8
31.10.-07.11.2012 10.000 1+6,2
3.1.2 Verwendete anaerobe Biomasse

Einen Uberblick tiber die verwendete Biomasse und deren Charakteristika gibt Tab. 3-5.
Die Biomassen fanden sowohl in den kontinuierlichen anaeroben Abbauversuchen als
auch in den anaeroben Batchtests Verwendung.

Tab. 3-5: Verwendete Biomassen fiir Batchtests und kontinuierliche Versuche

Versuchsphase Verwendete Biomasse TR oTR
[9/1] 9/ [%]
Biertreber granulierte anaerobe Biomasse 76,8 62,1 81

(10.10.2011 -12.01.2012) | aus dem UASB-Reaktor eines
Fruchtsaftherstellers

RuUbenschnitzel granulierte anaerobe Biomasse 76,8 59,5 78
(10.04.-30.07.2012) und aus dem UASB-Reaktor eines
Speisereste Fruchtsaftherstellers

(31.07.-07.11.2012)

313 Batch-Tests zur Bestimmung der Schlammaktivitat und des anae-
roben Abbaus

Bei Batch-Tests handelt es sich um Versuche, bei denen eine Biomasse einmalig mit
einem Substrat unter definierten Rahmenbedingungen beaufschlagt wird. Die wichtigsten
Rahmenbedingungen sind die Temperatur und die gewahlten Schlammbelastungen. Ziele
von Batchtests kdnnen sein, eine Beurteilung der anaeroben Abbaubarkeit, des Biogas-
ertrags, der Biomassenaktivitat sowie eine qualitative Beurteilung der anaeroben Abbau-
geschwindigkeit zu ermdglichen.
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3.1.3.1 Versuchsaufbau

Die Batch-Tests zur Beurteilung der Schlammaktivitat erfolgten nach Vorgaben der ATV-
DVWK IG-5.1 (2004) und VDI 4630. Beispiele fur die Durchfuhrung von anaeroben Batch-
tests geben Urban (2009) und Angelidaki et al. (2006). Der Versuchsaufbau wurde fir die
Bestimmung der Schlammaktivitat (Schlammaktivitatstests) sowie fur die Ermittlung der
idealen Schlammbelastung der kontinuierlichen anaeroben Abbauversuche verwendet.

Bei dem Versuchsaufbau handelt es sich im Wesentlichen um ein papierloses Schreiber-
system mit separaten Drucksystemen. Ein Drucksystem besteht aus einer Weithals-
flasche und einem Industriedrucksensor, der mit dem papierlosen Schreiber Uiber Steuer-
leitungen verbunden ist. Abb. 3-1 zeigt den prinzipiellen Versuchsaufbau.

Drucksensor

D

Papierloser-Schreiber

Weithalsflasche
(1,0L)

Abb. 3-1: Prinzipieller Versuchsaufbau der anaeroben Batch-Tests

3.1.3.2 Versuchsdurchfiihrung
Voranalytik

Im Rahmen der Voranalytik eines Batch-Versuches mussten aus der Biomasse und dem
verwendeten Substrat verschiedene Parameter bestimmt werden. Aus der Biomasse wur-
den der Trockenrlckstand, Glihverlust und pH-Wert, aus dem Substrat der Ccsg und Scss
sowie der pH-Wert bestimmt. Um eine Auszehrung des Schlamms zu erreichen, sollte
dieser 2-7 Tage im Klimaschrank aufbewahrt werden. Die Aufenthaltszeit von 7 Tagen
sollte nicht Gberschritten werden (Urban, 2009).

Durchfiihrung

Zur Durchfihrung der Batch-Tests wurden jeweils finf Doppelansatze fir einen bestimm-
ten Zeitraum angesetzt. Die finf Doppelansatze teilten sich immer auf in einen Doppel-
satz als Blindwert (Nullansatz) sowie vier verschiedene Substratkonzentrationen. Die
Wahl der Schlammbelastung ist vom eingesetzten Substrat abhangig. Die Schlamm-
belastung beim Einsatz kommunaler Prozesswasser wird Ublicherweise mit 0,05-0,25 kg
CSB/kg oTR, flur Industrieabwasser ublicherweise mit 0,15-0,5 kg CSB/kg oTR ange-
nommen. Wenn keine Referenzwerte vorliegen, ist die Schlammbelastung sinnvoll zu
schatzen. Erfahrungsgemal® haben sich Schlammbelastungen von 0,2; 0,3; 0,4 und
0,5 kg CSB/kg oTR fur einen ersten Batchansatz bewahrt.
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Die verwendete Biomasse wurde nach jedem durchgefiihrten Batchtest aufgefangen und
fur den nachsten Ansatz wiederverwendet. Eine Grundversorgung der Biomasse mit
Spurenelementen wurde sichergestellt. Die Zugabe der Spurenelemente erfolgte einmalig
zu Beginn der Versuche. Verwendet wurde das Produkt Nutromex Plus (Produktcode
232) der Firma Omex Agriculture Ltd. Lincolnshire, UK.

Nach Befiillen der Flaschen mit Schlamm und Substrat wurden Temperatur und pH-Wert
gemessen und anschliefend der Gasraum der Batch-Reaktoren mit Stickstoff gesplilt und
die Drucksensoren installiert. Die Batch-Reaktoren wurden tber den gesamten Versuchs-
zeitraum bei einer konstanten Temperatur (38 °C) im Thermostatschrank (Firma Lovi-
bond) aufbewahrt. Die Durchmischung erfolgte manuell durch leichtes Aufschitteln.

Die Versuchsdauer ist abhangig von der Abbaubarkeit des Substrats, der damit verbun-
denen Lange der Adaptions- und Versauerungsphase sowie dem Einsetzen der stabilen
Methanphase (Urban, 2009). Spatestens als die Gasproduktion auf die Grundatmung ge-
sunken war und somit kaum ein Druckanstieg verzeichnet wurde (Plateauphase), konnten
die Batch-Tests beendet werden. Das entstandene Gas wurde im Anschluss an die Ver-
suche mittels Gaschromatographie auf seine Zusammensetzung untersucht.

Auswertung

Der Anfall von Biogas in den Konstant-Volumen-Reaktoren wurde kontinuierlich Gber den
Druckanstieg gemessen und aufgezeichnet. Die Berechnung des CH4-Gasanfalls erfolgte
computergesttitzt Uber den ermittelten Druck und das bekannte Reaktorvolumen. Dabei
wurde aus dem gemessenen Druck und dem bekannten Volumen des Reaktionsgefalies
unter Verwendung der Gasgesetze das Gasvolumen bei Normbedingungen STP (Stan-
dard Temperature and Pressure; 0 °C, 1.013 mbar) errechnet. Die CH4-Gasmenge ergab
sich aus der Summe des Volumenanteils Methan in der Gasphase und des Volumen-
anteils Methan in der Flissigphase. Aus der ermittelten Methangasmenge und der Bio-
gaszusammensetzung (GC-Analyse) wurde Uber die stéchiometrische Beziehung, nach
der beim Abbau von 1 g CSB 350 ml Methan entstehen (ATV-DVWK-IG 5.1, 2002), der
abgebaute CSB und, da der Biomassengehalt bekannt war, die Aktivitat in kg CSB/(kg
0TS-d) ermittelt. In den Berechnungen wurde der Scsg des Schlammwassers sowie die
Biogasproduktion aus der verwendeten Biomasse (Blindwertansatze) bericksichtigt.

Berechnungsansatze

Die Berechnung des Volumenanteils des Methans in der Gasphase erfolgte mit folgender
Formel (Urban, 2009):

vV -V Pende Vol. - % CH4 Formel 3-1
CH, — YGasraum x x 100
Atmospéare
mit: Vcha = gebildetes CH4 in ml
VGasraum = Gasraum der Probeflasche in ml
PEnde = Druck zum Versuchsende in bar
PAtmosphare = Umgebungsdruck in bar

Vol.-% CHa = Anteil des CHs am Gesamtgasvolumen in %
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Das Volumen an Methan in der flissigen Phase wurde Uber den ermittelten Druck im Ver-
suchsgefall nach dem Gesetz von Henry und Dalton bestimmt. Dieses Gesetz besagt,
dass die Konzentration eines Gases in einer Flussigkeit direkt proportional zum Partial-
druck des entsprechenden Gases Uber der FlUssigkeit ist. Die Proportionalitat wird durch
die Henry-Konstante ausgedrickt. Im ersten Schritt wurde der Partialdruck des Methans
nach folgender Formel ermittelt.

P = e Vol.-% CH, Formel 3-2
i Ende 100
mit: pi = Partialdruck des Gases (i) in bar
PEnde = Druck zum Versuchsende in bar
Vol.-% CHa4 = Anteil des CHs am Gesamtgasvolumen in %

AnschlieRend wurde nach dem Gesetz von Henry und Dalton die Konzentration von
Methan in der flissigen Phase ermittelt:

Ci =Ky xp; Formel 3-3
mit: Ci = Konzentration des Gases (i) im Wasser in mol/l

pi = Partialdruck des Gases (i) in bar

Kn = Henry-Konstante = 0,00116 mol/(l - bar) bei 35 °C

Der Volumenanteil des Methans in der flissigen Phase wurde Uber die ermittelte Konzen-
tration, das Molvolumen des Gases und das Volumen des Inokulum nach folgender For-
mel berechnet.

Vor,mo = C; x VincH, % VAnsatz,H20 Formel 3-4
mit: VeHatzo " Elatiz® = = Volumen des Gases (i) in der fliissigen Phase in mIGas
Ci = Konzentration des Gases (i) in H2O in mol/li2o nach Henry und Dalton
Voncrte Vinicra = Molvolumen des Gases (i) = 22,414 lgas/mol
Vansacz,ma0 V Ansatz, H20 = Volumen des Inokulum in mly20

Die Umrechnung der ermittelten Werte in das Gasvolumen bei Normbedingungen erfolgte
nach dem Gesetz von Gay Lussac mit folgender Formel (Urban, 2009):

VoV o In Formel 3-5
N,CH, Versuch,CH, T
Versuch

mit: VN,CH4 = Gasvolumen unter Normbedingungen ml
Vversuch,cH4 = Gasvolumen unter Versuchsbedingungen in ml
TN = Temperatur fir Normvolumen = 273,15 K
Tversuch = Temperatur unter Versuchsbedingungen in K

3.1.3.3 Versuchsplan — Batchtests

Es wurden sechs Batchtestreihen durchgeflihrt, jeweils zwei mit jedem der drei Prozess-
wasser. Die Tab. 3-6 zeigt den Versuchsplan. Fur die Batchtests wurde die gleiche Bio-
masse genutzt, welche auch in den kontinuierlichen Abbauversuchen Anwendung fand
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(siehe Kapitel 3.1.2). Die Biomasse wurde nach jedem Versuchsdurchlauf aufgefangen
und wieder verwendet.

Tab. 3-6: Versuchsplan der Batchtestreihen

Biertreber Ribenschnitzel Speisereste
1. Ansatz
Zeitraum 10.02.-05.03.2012  31.05.-19.06.2012 11.09.-09.10.2012
(24 d) (19d) (28 d)
Schlammbelastungen 0,2-0,5 0,1-0,4 0,1-0,4
[kg CSB/kg oTR]
2. Ansatz
Zeitraum 19.-27.03.2012 02.-27.07.2012 02.-27.11.2012
(8 d) (25 d) (25 d)
Schlammbelastungen 0,6-0,9 0,1-0,4 0,1-0,4
[kg CSB/kg oTR]
314 Kontinuierliche anaerobe Abbauversuche

3.1.41 Versuchsaufbau der anaeroben Reaktoren

Zur Durchflihrung der kontinuierlich betriebenen anaeroben Abbauversuche wurden ein
UASB- und ein anaerober Festbettreaktor eingesetzt. Das GrundflieRbild des UASB-
Versuchsreaktors ist in Abb. 3-2, das des anaeroben Festbettversuchsreaktors in Abb. 3-3
zu sehen. Uber den 18monatigen Versuchszeitraum wurden nacheinander zwei Genera-
tionen von Reaktoren verwendet. Die Reaktoren, die zu Anfang der Versuche zur Verfu-
gung standen (1. Generation), wurden durch Versprédung des Plexiglases unbrauchbar.
Aus diesem Grunde wurden zu Beginn des Jahres 2012 zwei neue Reaktoren konzipiert
und gebaut (2. Generation). Der UASB- und Festbettreaktor der ersten Generation wiesen
jeweils ein Reaktorvolumen (Nettovolumen) von 2,86 | auf; die Reaktoren der zweiten
Generation hatten ein Volumen von jeweils 3,74 |.

Gasuhr

@ Biogasspeicher /\ /\ /\

1 =

Ablauftank

FlieRrichtung
(Upflow)

Zulauf-Pumpe

_®

Vorlage UASB-Reaktor

=)

Rezirkulations-Pumpe

Abb. 3-2: Verfahrensschema des UASB-Reaktors
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Abb. 3-3: Verfahrensschema des anaeroben Festbettreaktors

Die Festbettreaktoren beider Generationen wurden mit Flllkérpermaterial der Fa. Envi-
mac, Oberhausen (Produktname: Pallringe, Ausmalle 15 x 15 mm) befillt. Die Fullkérper
wurden in einer losen Schittung von 2,74 | eingebaut, was in etwa 100 % der Wasser-
saule entsprach. Das Fulllmaterial wies nach Herstellerangaben eine spezifische Ober-
flache von 350 m?/m? auf. Die spezifische innere Oberflache betrug rechnerisch 0,96 m?2.

Allgemeine Reaktorausriistung

Das Substrat (Prozesswasser) wurde bei beiden Reaktoren in einem abgedeckten und
kontinuierlich durchmischten Vorlagebehalter vorgelegt. Die Vorlage diente gleichzeitig als
Vorversauerung. Die Aufenthaltszeit des Prozesswassers in der Vorlage betrug mindes-
tens einen Tag. Die Vorlage wurde in einem Vorraum bei einer Temperatur von 22-24 °C
aufgestellt.

Die Substratdosierung beider Versuchsreaktoren wurde jeweils mit einer Schlauchpumpe
(Firma Watson-Marlow, Rommerskirchen, Typ 101 U/R) gestaltet. Der Ablauf wurde in
beiden Fallen Uber eine nach dem Heber-Prinzip funktionierende Auslaufeinrichtung
sichergestellt; so konnten Biogasverluste durch den Ablauf sicher vermieden werden.
Beide Reaktoren wurden mit einer Rezirkulation in Form einer Schlauchpumpe (Firma
Heidolph, Kelheim, Typ PD 5001) ausgestattet. Die Aufstromgeschwindigkeit in Folge von
Zulauf und Rezirkulation betrug im UASB-Reaktor 1 m/h, im Festbettreaktor 0,6 m/h.

Jeder Reaktor verflgte Uber ein eigenes Gassammelsystem. Das gefasste Biogas wurde
aus beiden Reaktoren entfernt und Uber eine Gasuhr (Milligascounter, Fa. Dr.-Ing. Ritter
Apparatebau GmbH & Co. KG, Bochum) quantitativ erfasst und die ermittelte Gasmenge
mit Hilfe eines PC aufgezeichnet. AnschlieBend wurde das Gas in einem Gasbeutel fur
die qualitative Gasanalyse gesammelt.

Biomassegehalt in den Reaktoren

Die Charakteristika der verwendeten Biomasse sind in Kapitel 3.1.2 gegeben. Zu Beginn
der Versuchsphase Biertreber stellte sich heraus, dass die zunachst eingeflillte Biomasse
den Anforderungen nicht gentigte. Deswegen wurde am 10.10.2011 die Biomasse in
beiden Reaktoren gewechselt (siehe Tab. 3-5). Jeder Reaktor wurde mit genau 1,5 |
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Biomasse teilgeflllt, die zuvor an das Biertreber-Prozesswasser adaptiert wurde. Die
neue Biomasse wies eine fast vollstandige Granulation und einen sehr geringen Anteil an
Flocken auf. Die mittlere Pelletgrdf3e lag bei 4,0 mm. Aus diesem Grund wurde nicht mit
einem Austrag von Biomasse aus den Reaktoren gerechnet. Zu Beginn der Versuchs-
phase Biertreber lag in jedem Reaktor ein TR-Gehalt von 40,3 g/l und ein 0TR-Gehalt von
32,6 g/l (81 %) vor.

Die Biomasse beider Versuchsreaktoren wurde zu Beginn der Versuchsphase Ruiben-
schnitzel ausgetauscht. Jeder Reaktor wurde mit genau 1,5 | pelletisierter, anaerober Bio-
masse teilgefullt. Das verbliebene Reaktorvolumen wurde mit Trinkwasser aufgefullt. In
jedem Reaktor lag ein TR-Gehalt von 30,9 g/l und ein oTR-Gehalt von 23,9 g/|
(78 %) vor. Nach Beendigung der Versuchsphase Ribenschnitzel wurde die Biomasse in
beiden Reaktoren beibehalten, so dass die Charakteristika der Biomasse fir die Ver-
suchsphase Speisereste ibernommen werden konnte.

3.1.4.2 Versuchsplan — Kontinuierliche Laborversuche

Einen Uberblick tiber die Versuchsphasen und deren Ziele gibt Tab. 3-7.

Tab. 3-7: Zusammenstellung der Versuchsphasen und -ziele

Versuchsphase Zeitraum Dauer [d] Ziele

Biertreber 15.09.2011- 95 Ermittlung der maximalen Raum-Zeit-
12.01.2012 Ausbeute

Ribenschnitzel 10.04.2012- 111 Ermittlung der Abhangigkeit von pH-

(RS) 30.07.2012 Wert zu Raum-Zeit-Ausbeute bzw.

Biogasproduktion
Speisereste 31.07.2012- 100 Ermittlung der maximalen Raum-Zeit-
(SPR) 07.11.2012 Ausbeute

Den eigentlichen Versuchsphasen gingen eine Adaptionsphase (05.05.-24.06.2011) und
die Vorversuche (24.06.-15.09.2011) voraus. In der Adaptionsphase wurden beide Reak-
toren initialisiert und die Biomassen an das neue Prozesswasser adaptiert. Dieses Vor-
gehen erschien sinnvoll, weil davon auszugehen war, dass HTC-Prozesswasser auf
Grund ihrer Zusammensetzungen eine hemmende Wirkung auf die anaerobe Biomasse
ausuben kdnnen (Herbert, 2011). Die Ergebnisse der beiden ersten Phasen werden von
Kretschmer (2012) detailliert beschrieben, in dieser Arbeit aber nicht weiter behandelt.

Da die Gasproduktion, die zum Ende der Vorversuche zum Stillstand kam, mit dem
Wechsel auf das Biertreber-Prozesswasser nicht wieder einsetzte, wurde am 10.10.2011
die anaerobe Biomasse beider Reaktoren durch bereits adaptierte Biomasse ersetzt. Da-
her ist der Zeitraum vom 15.09 bis zum 10.10.2011 in den folgenden Betrachtungen nicht
enthalten. Ziel dieser Versuchsphase war es, durch eine schrittweise Steigerung der CSB-
Raumbelastung die maximale mogliche Raum-Zeit-Ausbeute der Reaktoren zu ermitteln.
Dabei wurde eine Steigerung von 5 g CSB/I im Zulauf der Reaktoren bei einer stabilen
CSB-Eliminationsleistung von >80 % Uber einen Zeitraum von 2 Wochen geplant. Die
Versuchsphase Ribenschnitzel wurde in drei Phasen aufgeteilt (siehe Tab. 3-8).
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Tab. 3-8: Verlaufsplan der Versuchsphase Ribenschnitzel

Bezeichnung Zeitraum Dauer [d] Erlauterung

der Phase

RS 1 10.04 .- 21 Einfahrphase (Adaption und Austrag
30.04.2012 des Verdiinnungswassers)

Analysenergebnisse werden im Folgenden
nicht weiter betrachtet.

RS 2 30.04 .- 53 keine pH-Wert-Einstellung im System
22.06.2012

RS 3 22.06.- 38 pH-Wert-Anhebung des Zulaufs auf neut-
30.07.2012 ralen Bereich von pH 6,5-7,0

Direkt im Anschluss an die Versuchsphase Rubenschnitzel folgte die Versuchsreihe
Speisereste. Sie erstreckte sich vom 31.07.-07.11.2012 (100 d) und liel3 sich ebenfalls in
drei Phasen aufteilen (siehe Tab. 3-9).

Tab. 3-9: Verlaufsplan der Versuchsphase Speisereste

Bezeichnung Zeitraum Dauer [d] Erlauterung

der Phase

SPR 1 31.07 .- 21 Einfahrphase (Adaption und Austrag
20.08.2012 des Verdinnungswassers)

Analysenergebnisse werden im Folgenden
nicht weiter betrachtet.

SPR 2 20.08.- 60 Sukzessive Steigerung der Raumbelas-
19.10.2012 tung
SPR 3 19.10.- 19 Abfahrphase (Reduzierung der Belastung,
07.11.2012 um Reaktor fur weitere Versuche zu ent-
lasten)

Ziel dieser Versuchsphase war es, die maximal mogliche Raum-Zeit-Ausbeute bei einem
mdglichst stabilen Prozess zu ermitteln. Darum wurde nach Abschluss der Phase SPR 1
in der Phase SPR 2 die CSB-Raumbelastung sukzessive gesteigert. Dabei wurde eine
Steigerung von 2,5 g CSB/I im Zulauf der Reaktoren bei einer stabilen CSB-Eliminations-
leistung von > 80 % Uber einen Zeitraum von 2 Wochen geplant. Anschlie3end folgte die
Phase SPR 3, in der die Raumbelastung wieder zurickgenommen wurde, um eine
Schadigung der Biomasse zu verhindern.

3.1.4.3 Probenahme

Tab. 3-10 zeigt den Analysenplan fur die Ermittlung der Reinigungsleistung und die
Steuerung der anaeroben Versuchsanlagen. Die Probenahme erfolgte zweimal wdchent-
lich, vorwiegend montags und freitags, stichprobenartig im Zu- und Ablauf der Reaktoren.
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Tab. 3-10: Analysenplan — kontinuierliche anaerobe Abbauversuche

Messintervall Parameter Probenahme- und Messort

Taglich pH-Wert Reaktorkopf des UASB-Reaktors so-
wie im Ablauf des Festbettreaktors.

Temperatur In zwei H6hen in jedem Reaktor
(Drahtfuhler). Temperaturermittlung
erfolgte Uiber Mittelwertbildung.

Gasanfall Gasfangsystem im Kopfteil
2x wochentlich  Ccgp Zu- und Ablauf der Reaktoren
Xts, Xots, XTR, XoTR Zu- und Ablauf der Reaktoren
FOS/TAC (organische Sauren) Ablauf der Reaktoren
2X pro Ctne Zu- und Ablauf der Reaktoren
Versuchsreihe Crun
CN03-N
CN02-N
Crosp
Nach Bedarf GC-Analyse Biogas, diskontinuierlich nach Gas-
(CH,4, COg, H,S und N») anfall
Scse Zu- und Ablauf der Reaktoren

Nach Aussage von Herbert (2011) kann davon ausgegangen werden, dass es Uber den
Versuchszeitraum zu keinem nennenswerten Zuwachs von Biomasse kommen wird. Um
den Biomassegehalt in den Reaktoren tiber den gesamten Versuchszeitraum so hoch und
konstant wie mdglich zu halten, wurde auf eine Bestimmung des Biomasse-Gehaltes (TR
und oTR) in den Reaktoren verzichtet.

3.1.4.4 Analytik

Bei allen nasschemischen Analysen handelte es sich um Kivettentests der Firma Hach
Lange GmbH, Dusseldorf. Alle verwendeten Kulvettentests sind in Tab. 3-11 aufgeflhrt.
Fur den Aufschluss wurde das Hochtemperaturthermostat HT 200 S, fir die photo-
metrische Auswertung die Spektralphotometer Lasa 100 und DR 3900 der Firma Hach
Lange GmbH, Disseldorf verwendet.

Der pH-Wert wurde mit dem Multi 340i /Set der Firma WTW (Wissenschaftlich-
Technische Werkstatten GmbH, Weilheim) gemessen.

Die Temperaturen wurden mit dem Thermometer-Set Qtemp 600 der Firma VWR Inter-
national GmbH, Darmstadt, ermittelt.

Die Gaszusammensetzung wurde mit dem Gaschromatographen GC-2014 der Firma
SHIMADZU bestimmt.
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Regelmallige Bestimmungen der Prozessstabilitat erfolgten nach dem FOS/TAC-

Verfahren.

Tab. 3-11: Ubersicht - Analyseparameter und verwendete Methoden

Parameter

Kivettentest/Methode

Chemischer Sauerstoffbedarf
(CSB)

LCK 514; Messbereich:
LCK 014; Messbereich:
LCK 914; Messbereich:

100 bis 2.000 mg/l O,
1.000 bis 10.000 mg/l O,
5-60 g/l O,

Gesamt-Stickstoff (TNy)

LCK 338; Messbereich:

20 bis 100 mg/I N

Nitrat-Stickstoff (NO3-N)

LCK 339; Messbereich:
LCK 340; Messbereich:

0,23 bis 13,50 mg/l NOs-N
5 bis 35 mg/l NO3-N

Nitrit-Stickstoff (NO2-N)

LCK 341; Messbereich:
LCK 342; Messbereich:

0,015-0,6 mg/l NO2-N
0,6-6,0 mg/l NO-N

Ammonium-Stickstoff (NH-N)

LCK 302; Messbereich:
LCK 303; Messbereich:
LCK 304; Messbereich:
LCK 305; Messbereich:

47-130 mg/l NHa-N
2,0-47 mg/l NH,-N
0,015-2 mg/l NH4-N
1,0-12 mg/l NH4-N

Gesamt-Phosphat-Phosphor
(POs-P)

LCK 348; Messbereich:

LCK 350; Messbereich

0,5 bis 5,0 mg/l PO,4-P
: 2 bis 20 mg/l PO4-P

Organische Sauren

LCK 365 ; Messbereich: 50-2500 mg/I

Trockenrlckstand (TR)

Methode DIN EN 12880 (Feb. 2001)

Organischer
Trockenriickstand (0TR)

Methode DIN EN 12879 (Feb. 2001)

Abfiltrierbare Stoffe (AFS)
Trockensubstanzgehalt (TS)

Methode DIN 38409, Teil 2 (Marz 1987)

3.2

3.21

Ergebnisse der Batchtest-Versuchsreihen

Batchtest-Versuche mit Biertreber-Prozesswasser

Die Ansatze fir die Batchtests mit Prozessabwasser aus Biertrebern sind im Anhang in
Tab. A 1 beschrieben. Die Schlammbelastungen des ersten Ansatzes betrugen 0,2-0,5 kg
CSB/kg oTR, die des zweiten Ansatzes 0,6-0,9 kg CSB/kg oTR. Abb. 3-4 zeigt die Bio-
gassummenkurven der Ansatze mit einer Schlammbelastung von 0,2-0,5 g CSB/g oTR,
Abb. 3-5 die der Ansatze mit einer Schlammbelastung von 0,6-0,9 g CSB/g oTR. Die Bio-
gassummenkurven sind als Mittelwerte der Doppelbestimmungen Uber den jeweiligen
Versuchszeitraum dargestellt.
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Abb. 3-5: Biogassummenlinien, zweiter Versuchsansatz Biertreber,

Botr= 0,6-0,9 kg CSB/ g oTR
Der Verlauf der Gassummenkurven lassen keine Stérung der Biogasbildung erkennen.
Des Weiteren zeigt sich, dass der Abbau bzw. Umbau des Substrates bei Schlamm-
belastungen von 0,2-0,3 kg CSB/kg oTR nach ca. 300 h weitgehend abgeschlossen war.
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Die Tab. 3-12 zeigt die Zusammensetzung des entstandenen Biogases der Ansatze. Es
ist ersichtlich, dass bei Schlammbelastungen von 0,3-0,5 kg CSB/kg oTR mit
56-58 Vol.-% CH, die beste Biogasqualitat erreicht wurde.

Tab. 3-12: Zusammensetzung des gebildeten Biogases in den Batchtestreihen mit Bier-
treber-Prozesswasser

1. Ansatz 2. Ansatz
BoTR,CSB CH4 CO2 HZS BoTR,CSB CH4 CO2 HZS
[kg CSB/kg oTR] [%] [%] [%] | [kg CSB/kg oTR] [%] [%]  [%]
0,20 54,67 45,34 0 0,60 49,49 50,51 0
0,30 57,19 42,81 0 0,70 48,04 5196 O
0,40 58,27 41,74 0 0,80 4724 5276 O
0,50 55,93 44,08 0 0,90 46,19 53,82 O

Tab. 3-13 zeigt neben der spezifischen Methanaktivitat (SMA) die spezifischen Methan-
ertrage. Ebenfalls mit aufgefiihrt sind die theoretisch mdglichen sowie die tatsachlich ge-
messenen Methanertrage aus dem Substrat und die CSB-Eliminationsleistung im Ver-
gleich.

Tab. 3-13: Spezifische Methanertrage, theoretische und gemessene Methangasertrage
und ncsg beider Versuchsansatze, Biertreber-Prozesswasser

Burrcse SMA Spez. Me- Theoretischer Gemessener Noss
: thanertrag Methanertrag Methanertrag
[(kggoc':l'?‘\’?/ (g[gogg’l?d/)] [;,n 'C%';‘}’ [misre] [misre] [%]
0,20 0,02 284,2 193,8 156,6 58,2
0,30 0,03 273,8 342,6 267,5 60,2
0,40 0,03 300,5 388.,8 333,8 58,3
0,50 0,04 276,4 417,2 329,7 49,2
0,60 0,07 301,5 206,5 177, 9 33,2
0,70 0,06 311,0 177,2 78,7 271
0,80 0,07 307,1 210,0 1841 26,3
0,90 0,05 305,7 222,5 193,8 23,8

Aufschluss Uber die Aktivitat der Biomasse gibt die spezifische Methanaktivitat (SMA).
Anhand der ermittelten Werte wird deutlich, dass die SMA bis zu einer Schlammbelastung
von 0,8 kg CSB/kg oTR anstieg, jedoch bei einer Schlammbelastung von 0,9 kg CSB/kg
oTR auf einen Wert von 0,05 kg CSB/kg oTR absank.

Der im Mittel erzielte Methanertrag aus dem Substrat betrug ca. 306 ml CH,/g CSB und
wich damit vom theoretischen spez. Methanertrag von 350 ml CH,/g CSB ab. Mit ca. 60 %
wurde die maximale Eliminationsleistung bei einer Schlammbelastung von 0,3 kg CSB/kg
oTR erreicht. Mit steigender Schlammbelastung sank diese weiter ab.
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3.2.2 Batchtest-Versuche mit Riibenschnitzel-Prozesswasser

Die Ansatze fir die Batchtests mit Prozessabwasser aus Biertrebern sind im Anhang in
Tab. A 2 beschrieben. Abb. 3-6 zeigen die Biogassummenkurven der Ansatze als Mittel-
werte der Doppelbestimmungen Uber den jeweiligen Versuchszeitraum. Die pH-Werte der
Ansatze wurden nicht eingestellt und lagen zwischen 4,7 und 6,4. Die Abb. 3-7 zeigt die
Biogassummenkurven der Ansatze, bei denen der pH-Wert zu Versuchsbeginn auf 7,0
eingestellt wurde.

Da die Batchtests mit Prozesswasser aus Biertrebern gezeigt hatten, dass die CSB-
Eliminationsleistung bei Schlammbelastungen > 0,4 g CSB/g oTR absank, wurden flr die
Ansatze mit Prozesswasser aus Ribenschnitzeln niedrigere Schlammbelastungen von
0,1-0,4 g CSB/g oTR gewahlt.

Aus Abb. 3-6 ist zu entnehmen, dass im ersten Versuchsansatz bei einer Schlamm-
belastung von 0,1 und 0,2 kg CSB/kg oTR die Haupt-Biogasbildung sofort nach Versuchs-
start einsetzte, wobei der Ansatz mit Borr css 0,2 kg CSB/kg oTR mit Abstand die héchste
Biogasproduktion zeigte. Der Biogasbildung der Ansatze B,rrcss 0,3 und 0,4 kg CSB/kg
oTR hingegen ging eine langer anhaltende Lag-Phase voraus. Dies deutet auf eine
Hemmung der Bakterien hin und ist auf den niedrigen pH-Wert (pH 4,7-6,4) zurlck-
zuflhren.

BOTR,CSB=0,10kg/kg ~  esesess BOTR,CSB = 0,20 kg/kg
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Abb. 3-6: Biogassummenlinien, erster Versuchsansatz Ribenschnitzel ohne Einstellung
des pH-Wertes, Botr= 0,1-0,4 kg CSB/g oTR
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Abb. 3-7: Biogassummenlinien, zweiter Versuchsansatz RUbenschnitzel, Einstellung
des pH-Wertes auf pH 7,0, Botr= 0,1-0,4 kg CSB/g oTR

Bei allen Proben des zweiten Versuchsansatzes setzte die Biogasproduktion kurze Zeit
nach Versuchsbeginn ein. Der Verlauf der Gassummenkurven lasst keine Stérung der
Biogasbildung erkennen. Der anaerobe Abbau des Substrates war bei den Schlammbe-
lastungen von 0,1 und 0,2 kg CSB/kg oTR etwa zeitgleich nach ca. 120-170 h weitgehend
abgeschlossen. Bei einer Schlammbelastung von 0,3 kg CSB/kg oTR war dies nach ca.
16 Tagen erreicht. Bei der Schlammbelastung von 0,4 kg CSB/kg oTR zeigte sich bis zum
Ende der Versuchsreihe eine konstante Gasbildung, deren Ende nicht erfasst wurde.

Die Tab. 3-14 gibt die Zusammensetzung des entstandenen Biogases beider Versuchs-
ansatze wieder. Beim ersten Versuchsansatz wurde die beste Biogasqualitat mit ca. 50 %
CH, bei Schlammbelastungen von 0,1 bis 0,3 kg CSB/kg oTR erzielt. Die konstant héhere
Biogasqualitat im zweiten Versuchsansatz mit ca. 60 Vol.-% CH, ist mit einer teilweisen
Bindung von CO, an NaOH (Bildung von Natriumhydrogenkarbonat) zu erklaren.

Tab. 3-14: Zusammensetzung des gebildeten Biogases der Batchtestreihen mit Riben-
schnitzel-Prozesswasser

1. Versuchsansatz 2. Versuchsansatz
BoTr.cSB CH, CO; H.S CH, CO; H.S
[kg CSB/kg oTR] [%] [%] [%] [%] [%] [%]
0,10 53,81 46,20 58,90 41,10 0
0,20 54,87 45,13 0 58,50 41,50 0
0,30 50,02 49,98 0 61,79 38,17 0,05
0,40 41,92 58,08 0 60,79 39,20 0,02




Hochschule OWL Anaerobe Abbauversuche 29

Tab. 3-15 zeigt die SMA, die spezifischen Methanertrage, die theoretischen und tatsach-
lich gemessenen Methanertrage sowie die CSB-Eliminationsleistung im Vergleich.

Tab. 3-15: Spezifische Methanertrage, theoretische und gemessene Methangasertrage
und ncsg beider Versuchsansatze, Ribenschnitzel-Prozesswasser

Spez. Me-  Theoretischer Gemessener

Borrcss SMA thanertrag  Methanertrag Methanertrag css
[kg CSB/ [g CSB/ [ml CH,4/ [mlstp] [mlsTp] [%]
kg oTR] (g oTR-d)] g CSB]
1. Versuchsansatz
0,10 0,01 200,0 79,9 46,0 59,4
0,20 0,05 315,3 136,8 123,2 56,4
0,30 0,01 341,6 123,0 120,0 30,2
0,40* 0,01 855,3* 32,4 76,4 6,6
2. Versuchsansatz
0,10 0,01 328,6 147.8 138,8 63,2
0,20 0,02 309,8 221,6 196,8 60,5
0,30 0,03 314,0 360,5 323,4 60,6
0,40 0,03 304,8 480,8 418,7 56,1

* Messwert wegen Messfehler verworfen

Im ersten Versuchsansatz wurden bei Schlammbelastung > 0,2 kg CSB/kg oTR schlech-
tere SMA-Werte ermittelt, was auf die Hemmung der Biologie infolge des zu niedrigen pH-
Wertes zurlickzuflihren ist. Im zweiten Versuchsansatz konnten mit steigender Schlamm-
belastung bis hin zu einer Schlammbelastung von 0,4 kg CSB/kg oTR steigende SMA-
Werte erzielt werden.

Die in Tab. 3-15 dargestellten Werte beziiglich des spezifischen Methanertrags (ml CH,4/
g CSB) zeigen, dass diese alle, mit Ausnahme des Ansatzes B,rrcsg= 0,1 kg CSB/kg oTR
im ersten Versuchsansatz, nahe unterhalb des theoretischen spez. Methanertrages von
350 ml CH,4/g CSB lagen. Der im Mittel erzielte Methanertrag aus dem Substrat im ersten
Versuchsansatz betrug ca. 286 ml CH,/g CSB, im zweiten Versuchsansatz lag dieser bei
ca. 315 ml CH4/g CSB. Die konstantesten Methangasertrage wurden im zweiten Ver-
suchsansatz erzielt.

Tab. 3-15 zeigt, dass die CSB-Eliminationsleistung in beiden Versuchsansatzen mit stei-
gender Schlammbelastung absinkt. Die maximale Eliminationsleistung wurde in beiden
Versuchsansatzen bei einer Schlammbelastung von 0,1 kg CSB/kg oTR erreicht. Im
Gegensatz zum ersten Versuchsansatz wies der zweite nur eine vergleichsweise geringe
Streuung der CSB-Eliminationsleistungen der verschiedenen Ansatze auf.

3.2.3 Batchtest-Versuche mit Speisereste-Prozesswasser

Die Ansatze fur die Batchtests mit Prozessabwasser aus Speiseresten sind im Anhang in
Tab. A 3 beschrieben. Abb. 3-8 und Abb. 3-9 zeigen die Biogassummenkurven der
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Ansatze 1 und 2 als Mittelwerte der Doppelbestimmungen Uber den jeweiligen Versuchs-
zeitraum. Wieder wurde der erste Ansatz ohne vorherige pH-Wert-Einstellung angesetzt.
Die pH-Werte der Inokula betrugen 5,3-6,5. Die Proben des zweiten Ansatzes wurden auf

einen pH-Wert von 7,0 eingestellt.
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Abb. 3-8: Biogassummenkurven, erster Versuchsansatz Speisereste, keine Einstellung
des pH-Wertes, B,rr= 0,1-0,4 kg CSB/g oTR
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Abb. 3-9: Biogassummenkurven, zweiter Versuchsansatz Speisereste, Einstellung des
pH-Wertes auf pH 7,0, Botr= 0,1-0,4 kg CSB/g oTR
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Beide Versuchsansatze zeigten zwar das gleiche Gasbildungsverhalten, wobei aber die
Proben des ersten Ansatzes eine geringere Gesamtbiogasausbeute aufwiesen. Mit
steigender Schlammbelastung stieg auch die Gasproduktion. So wurde in beiden
Versuchsansatzen die hochste Biogasausbeute bei einer Schlammbelastung von
0,4 kg CSB/kg oTR erzielt. Im zweiten Versuchsansatz (pH-Wert eingestellt) konnte nicht
nur eine hdhere Gasausbeute, sondern auch ein schnellerer anaerober Abbau beobachtet
werden. Bei einer Schlammbelastung von 0,4 kg CSB/kg oTR dauerte es im ersten
Versuchsansatz knapp 300 h, im zweiten Versuchsansatz dagegen nur 200 h bis zum
Erreichen des vollstdndigen anaeroben Abbaus (Plateauphase).

Die Tab. 3-16 zeigt die Zusammensetzung des entstandenen Biogases beider Versuchs-
ansatze.

Tab. 3-16: Zusammensetzung des gebildeten Biogases der Batchtestreihen mit Speise-
reste-Prozesswasser

1. Ansatz ohne pH-Wert- 2. Ansatz mit pH-Wert-
Einstellung Einstellung

Botr.csB CH,4 CO;, H.S CH, CO, H.S
[kg CSB/kg oTR] [%] [%] [%] [%] [%] [%]
0,10 57,00 43,01 0 60,19 39,81 0
0,20 58,27 41,73 0 63,55 36,45 0
0,30 60,37 39,63 0 64,97 35,03 0
0,40 61,06 38,94 0 66,73 33,28 0

Die Biogasqualitédt unterschied sich innerhalb und zwischen den beiden Versuchs-
ansatzen nur wenig. Wie schon bei den Batchtest mit Riubenschnitzel-Prozesswasser
fuhrte die Bildung von Natriumhydrogenkarbonat durch die pH-Wert-Einstellung zu Ver-
suchsbeginn zu einem leicht hdheren mittleren Methangehalt (64 Vol.-% CH,) im zweiten
Versuchsansatz. Im ersten Versuchsansatz lag dieser im Mittel bei 59 Vol.-% CH,. In
beiden Versuchsansatzen konnte bei einer Schlammbelastung von 0,4 kg CSB/kg oTR
mit > 60 % Vol. CH, die beste Biogasqualitat erreicht werden.

Tab. 3-17 zeigt die SMA, die spezifischen Methanertrage, die theoretischen und tatsach-
lich gemessenen Methanertrage sowie die CSB-Eliminationsleistung im Vergleich.

Die hochste SMA wurde im ersten Versuchsansatz bei einer Schlammbelastung von
0,2 CSB/kg oTR und im zweiten Versuchsansatz bei einer Schlammbelastung von 0,2 bis
0,4 kg CSB/kg oTR erreicht. Dabei wurden im zweiten Versuchsansatz im Mittel deutlich
hdohere SMA erreicht als im ersten. Der mittlere spezifische Methanertrag im ersten
Versuchsansatz lag mit ca. 280 ml CH,/g CSB weit unterhalb des theoretischen Wertes,
wohingegen der mittlere Methanertrag des zweiten Versuchsansatzes mit ca.
320 ml CH4/g CSB sich diesem annaherte. Auch bei der Verwendung von Prozesswasser
aus Speiseresten zeigte sich, dass die CSB-Eliminationsleistung mit steigender Schlamm-
belastung anstieg. Die maximale Eliminationsleistung mit jeweils > 80 % wurde in beiden
Versuchsansatzen bei einer Schlammbelastung von 0,4 kg CSB/kg oTR erreicht.
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Tab. 3-17: Spezifische Methanertrage, theoretische und gemessene Methangasertrage
und ncsg beider Versuchsansatze, Speisereste-Prozesswasser

Spez. Me-

Theoretischer

Gemessener

Botr css SMA thanertrag  Methanertrag Methanertrag Ncse
[kg CSB/ [g CSB/ [ml CHy/ [mlste] [mlste] [%]
kg oTR] (g oTR:d)] g CSB]
1. Versuchsansatz ohne pH-Wert-Einstellung
0,10 0,03 286,9 77,1 63,4 74,0
0,20 0,05 2523 135,9 97,9 80,8
0,30 0,04 291,6 232,6 193,7 83,2
0,40 0,03 289,0 323,9 130,7 83,1
2. Versuchsansatz mit pH-Wert-Einstellung
0,10 0,03 338,1 97,4 94,1 77,3
0,20 0,06 328,5 188,1 176,5 82,9
0,30 0,05 309,6 275,8 2440 84,3
0,40 0,06 318,4 391,2 355,9 84,9

3.24

Zusammenfassung der Ergebnisse

Es wurden nacheinander sechs Batchtest-Reihen mit den drei HTC-Prozesswassern
durchgeflhrt, wobei jedes Prozesswasser zweimal untersucht wurde. Fir die Ansatze mit
Biertreber-Prozesswasser wurden Schlammbelastungen von 0,2-0,9 kg CSB/kg oTR ge-
wahlt. Die Proben mit Rldbenschnitzel- und Speisereste-Prozesswasser wurden mit
Schlammbelastungen zwischen 0,1-0,4 kg CSB/kg oTR angesetzt. Dabei wurden die Ino-
kula des jeweils zweiten Versuchsansatzes zu Beginn auf pH 7,0 eingestellt, wohingegen
bei den Inokula des jeweils ersten Versuchsansatzes keine pH-Wert-Einstellung erfolgte.

Die Tab. 3-18 fuhrt neben dem gemessenen Methanertrag die Bandbreite des CH,-
Gehaltes aller Ansatze, die CH4-Gehalte bei bester Biogasqualtat (CHs-Gehaltnax) und
deren Schlammbelastung auf.

Tab. 3-18: Methangasproduktion und -gehalt der Versuchsansatze im Vergleich

o ) Rubenschnitzel Speisereste

Einheit Biertreber
Ansatz 1 Ansatz 2 Ansatz 1 Ansatz 2

Versuchsdauer [d] 24/8* 19 25 28 25
Gemessener
Methanertrag [mlste] 150-340 45-125 140-420 65-260 90-350
(Bandbreite)
CH,4-Gehalt o
(Bandbreite) [% Vol.] 46-58 41-55 59-62 57-61 60-67
CH4-Gehaltyax [% Vol.] 56-58 55 62 61 67
Botr css bei [kg CSB/ )
CHyGehaltys ~ kgoTR] | 030 0.2 0.3 0.4 0.4

* 24 d fiur die Versuche mit Botr,cse von 0,2-0,5 kg CSB/kg oTR und 8 d fiir die Versuche mit Borr,csg von

0,6-0,9 kg CSB/kg oTR
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Die hochste Methangasproduktion wurde bei Ribenschnitzel-Prozesswasser mit Ein-
stellung des pH-Wertes gemessen. Im Vergleich zum Ansatz ohne vorherige pH-Wert-
Einstellung ist die Methangasproduktion mehr als doppelt so hoch. Die Resultate bei der
Verwendung von Speisereste-Prozesswasser sind ganz ahnlich. Die besten Biogas-
qualitdten wurden beim Einsatz von Speisereste-Prozesswasser erzielt, gefolgt von
Rubenschnitzel- und Biertreber-Prozesswasser, das die schlechteste CHs-Ausbeute auf-
wies. Auffallig bei Rubenschnitzel- und Speisereste-Prozesswasser ist der héhere CH,-
Gehalt jeweils in den beiden zweiten Versuchsansatzen. Dies ist mit der Bildung von
Natriumhydrogenkarbonat durch die Dosierung von NaOH zur pH-Wert-Einstellung zu
Versuchsbeginn zu erklaren.

Tab. 3-19 zeigt die spezifischen Methanaktivitaten (SMA) und die CSB-Eliminations-
wirkungsgrade der einzelnen Versuchsansatze im Vergleich.

Tab. 3-19: SMA und ncsg der Versuchsansatze im Vergleich

Burecss|  Biertreber Rubenschnitzel Speisereste
Ansatz 1 Ansatz 2 Ansatz 1 Ansatz 2
SMA  ncss | SMA ncss | SMA  ncss SMA  ncss | SMA  ncss
[ka/kg] | [9/(g-d)] [%] |[9/(gd)] [%] | [9/(gd)] [%] |I[9/(g:d)] [%] |[9/(g-d)] [%]
0,1 - 0,01 59 0,01 63 0,03 74 0,03 77
0,2 0,02 58 0,05 56 0,02 60 0,05 81 0,06 83
0,3 0,03 60 0,01 30 0,03 61 0,04 83 0,05 84
0,4 0,03 58 0,01 7 0,03 56 0,03 83 0,06 85
0,5 0,04 49 - - - - - - - -
0,6 0,07 33 - - - - - - - -
0,7 0,06 27 - - - - - - - -
0,8 0,07 26 - - - - - - - -
0,9 0,05 24 - - - - - - - -

Bei der Verwendung von Biertreber-Prozesswasser stieg die SMA mit steigender
Schlammbelastung an. Mit einer SMA von 0,07 kg CSB/kg oTR wurde bei einer Schlamm-
belastung von 0,8 kg CSB/kg oTR das Maximum erreicht. Im Gegensatz zur SMA sank
die CSB-Eliminationsleistung mit steigender Schlammbelastung. Die maximale Eliminati-
onsleistung von 60,2 % wurde bei einem Wert von 0,3 kg CSB/kg oTR erreicht.

Bei den Proben mit Ribenschnitzel-Prozesswasser konnte die héchste SMA im ersten
Versuchsansatz mit 0,05 kg CSB/kg oTR bei einer Schlammbelastung von 0,2 CSB/kg
oTR, und im zweiten Versuchsansatz mit 0,03 kg CSB/kg oTR bei einer Schlamm-
belastung von 0,3 und 0,4 kg CSB/kg oTR erreicht werden. Dabei wurden im zweiten Ver-
suchsansatz im Mittel deutlich héhere SMA erreicht als im ersten. Wahrend im ersten
Versuchsansatz mit steigender Schlammbelastung der CSB-Eliminationsleistung deutlich
absank, konnte im zweiten Versuchsansatz mit Einstellung des pH-Wertes eine an-
nahernd gleichbleibende CSB-Elimination beobachtet werden. Dies deutet auf eine Hem-
mung der Biologie durch einen zu niedrigen pH-Wert im ersten Versuchsansatz hin.
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Die ermittelten SMA bei der Verwendung von Speisereste-Prozesswasser glichen im
Grunde denen der Versuche mit Ribenschnitzel-Prozesswasser. So wurde im ersten
Versuchsansatz mit 0,05 g CSB/(g oTR-d) die hdchste spezifische Methanaktivitat (SMA)
bei einer Schlammbelastung von 0,2 CSB/kg oTR und im zweiten Versuchsansatz mit
0,05-0,06 g CSB/(g oTR-d) bei einer Schlammbelastung von 0,2 bis 0,4 kg CSB/kg oTR
erreicht. Dabei wurden im zweiten Versuchsansatz im Mittel deutlich héhere SMA erreicht
als im ersten. Anders verhielt es sich mit der CSB-Eliminationsleistung. Diese stieg in bei-
den Versuchsansatzen mit steigender Schlammbelastung an. Die maximale Eliminations-
leistung mit jeweils > 80 % wurde in beiden Versuchsansatzen bei einem Byrrcss VOn
0,4 kg CSB/kg oTR erreicht.

Nach Angelidaki et al. (2006) ist bei Verwendung von Natriumacetat als Substrat bei einer
erzielten SMA von 0,1 kg CSB/kg oTR von einer gering aktiven Biomasse auszugehen.
Wird hingegen hochaktive Biomasse, wie zum Beispiel granulierte Biomasse aus einem
Hochleistungsreaktor, verwendet, so ist eine SMA von 0,5 kg CSB/kg oTR zu erwarten.
Da bei den durchgefuhrten Versuchen nur das HTC-Prozesswasser eingesetzt wurde, ist
ein direkter Vergleich der erzielten Ergebnisse mit den Angaben von Angelidaki et al.
(2006) nicht moglich. Es lasst aber den Schluss zu, dass die verwendete Biomasse bei
Verwendung von HTC-Prozesswasser relativ inaktiv ist.

Tab. 3-20 zeigt die spezifischen Methanertrage (ml CH,/g CSB) aller Versuchsansatze.
Bei der Verwendung von Biertreber-Prozesswasser fallt auf, dass mit steigender
Schlammbelastung auch die spezifischen Methanertrage stiegen. Die hdchsten spezifi-
schen Methanertrage konnten bei der Verwendung von Rubenschnitzel-Prozesswasser
(Ansatz 1, ohne pH-Wert-Einstellung) bei einer Schlammbelastung von 0,3 kg CSB/kg
oTR mit 342 ml CH4/g CSB und bei der Verwendung von Speisereste-Prozesswasser
(pH-Wert eingestellt) bei einer Schlammbelastung von 0,1 kg CSB/kg oTR mit 338 ml
CH,/g CSB ermittelt werden.

Tab. 3-20: Spezifische Methanertrage der Versuchsansatze im Vergleich

Botr.cSB Biertreber Riubenschnitzel Speisereste
Ansatz 1 Ansatz 2 Ansatz 1 Ansatz 2

[ka/kg] [ml CH4/ [ml CH4/ [ml CH4/ [ml CH4/ [ml CH,4/
g CSB] g CSB] g CSB] g CSB] g CSB]

Mittelwert 295 286 314 280 324

0,1 - 200,0 328,6 286,9 338,1

0,2 284,2 315,3 309,8 252,3 328,5

0,3 273,8 341,6 314,0 291,6 309,6

0,4 300,5 855,3* 304,8 289,0 318,4

0,5 276,4 - - - -

0,6 301,5 - - - -

0,7 311,0 - - - -

0,8 3071 - - - -

0,9 305,7 - - - -

* Messwert wegen Messfehler verworfen
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Die Tab. 3-21 zeigt unter Berlcksichtigung der ermittelten Ergebnisse fir die Parameter
CSB-Eliminationsleistung, SMA und Biogasqualitat die idealen CSB-Schlammbelastungen
fur die einzelnen HTC-Prozesswasser Die Schlammbelastungen flr Prozesswasser aus
Ribenschnitzeln und Speiseresten konnten nur erreicht werden, weil die Ansatze zuvor
auf einen pH-Wert von 7,0 eingestellt wurden. Ohne Einstellung des pH-Wertes wiirden
beide Prozesswasser eine schlechtere anaerobe Abbaubarkeit mit entsprechend gerin-
gerer Schlammbelastung aufweisen.

Tab. 3-21: Ideale Schlammbelastungen der Versuchsansatze im Vergleich
Einheit Prozesswasser aus
Biertreber Ribenschnitzel Speisereste
Botr.csB [kg CSB/kg oTR-d] 0,3-0,4 0,3 0,4

Tab. 3-21 zufolge liegt die ideale Schlammbelastung fiir einen anaeroben Abbau von
HTC-Prozesswassern also zwischen 0,3-0,4 kg CSB/(kg oTR-d).

3.3 Ergebnisse der kontinuierlichen anaeroben Abbauversuche

3.31 Allgemeine Beobachtungen
MAP-Ausfillungen

Bei der Verwendung von Biertreber-Prozesswasser konnte die spontane Bildung von
MAP-Kristallen, vor allem in der Vorlage der Rezirkulation, festgestellt werden. Abb. 3-10
zeigt die Ausfallungen am Ablaufstutzen der Vorlage des UASB-Reaktors. Die Ausfallun-
gen konnten auch in der Flissigphase der Reaktoren, hauptsachlich des UASB-Reaktors,
festgestellt werden (siehe Abb. 3-11).

Abb. 3-10: MAP-Ausfallungen an Ablauf-  Abb. 3-11: Mikroskopische Aufnahme von
stutzen, Rezirkulations- MAP-Ausfallungen in der Flis-
Vorlage, UASB-Reaktor sigphase des UASB-Reaktors,

400-fache Vergrolerung
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Kohleausfallungen im Prozesswasser — Probleme mit dem Reaktorbetrieb

Allen HTC-Prozesswassern gemein war das kontinuierliche Ausfallen von schwarzen,
kohleartigen Partikeln. Die Ausfallungen entstanden auch nach langerem Lagern und
nach mehrfacher Filterung des Prozesswassers durch einen Tuchfilter (Kammerfilter-
presse). Nach Aussage von Bldhse (2011) handelt es sich bei einem Teil dieser Aus-
fallungen aller Wahrscheinlichkeit nach um Kohle, die durch anhaltende Polymerisation
aus den Prozesswasserbestandteilen entsteht. In den Reaktoren und Schlauchen fihrten
diese Ausfallungen zur Entstehung eines hochviskosen, schwarz-braunen Filmes an
Reaktor- und Schlauchwandungen (siehe Abb. 3-12). Dieser Film fuhrte, vor allem in den
Zulaufleitungen beider Versuchsanlagen, zu regelmafigen Verblockungen, so dass tag-
liche Rickspllungen der Zulaufleitungen erforderlich waren.

Abb. 3-12: Filmbildung in Rohrleitungen

Die Filmbildung konnte sowohl im temperierten Reaktorraum als auch im nicht temperier-
ten Vorraum (Standort der Vorlage) beobachtet werden. Die Entstehung des Films war
pH-Wert-abhangig. So bewirkte ein Absinken des pH-Wertes in den Reaktoren auf
pH < 6,9 ein teilweise bis vollstandiges Auflésen des Films. Der extrahierte Film eines
Reaktorschlauches wurde auf den Gehalt an organischen Bestandteilen (Glihverlust)
untersucht. Das Ergebnis zeigte, dass ca. zwei Drittel des Films organischen und ein
Drittel anorganischen Ursprungs waren. Da Kohle hauptsachlich organische Bestandteile
aufweist, ist zu vermuten, dass der beschriebene Film zu einem nennenswerten Teil aus
HTC-Kohle besteht.

Beobachtungen Vorlage

Im Vorlagebehalter der Versuchsanlagen konnte ein wiederkehrender Schimmelbefall und
das Ausfallen von schwarzen Kohlepartikeln beobachtet werden. Gleichzeitig wurde im
Vorlagebehalter eine Abnahme des gelosten CSB (ber die Zeit festgestellt. Dabei kam es
bei einem Anfangs-CSB < 10 g/l zu einem taglichen Verlust von ca. 2 g/l. Bei héheren
CSB-Werten in der Vorlage (> 10 g/l) lag die tagliche Abnahme des geldsten CSB bei ca.
1 g/l. Versuche zur Schimmelbildung haben gezeigt, dass die CSB-Abnahme nur zu ei-
nem gewissen Teil damit zusammenhangt. Es wird vermutet, dass die beschriebenen
Ausfallungen ebenfalls einen nennenswerten Teil dazu beigetragen haben.
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3.3.2 Betrieb und Vergleich beider Reaktoren

Versuchsphase Biertreber

In der Versuchsphase Biertreber sollte durch eine schrittweise Steigerung der CSB-
Raumbelastung die maximal moégliche Raum-Zeit-Ausbeute der Reaktoren ermittelt wer-
den. Tab. 3-22 vergleicht die wichtigsten Parameter und Ergebnisse flr den UASB- und
den Festbettreaktor in der Versuchsphase Biertreber. Eine grafische Darstellung dieser
Daten ist fir den UASB-Reaktor in Anhang A 2.1 und fiur den Festbettreaktor in Anhang
A 2.2 gegeben.

Aufgrund von Verblockungen des Zulaufs, verursacht durch Ausfallungen, wurden dem
UASB-Reaktor Uber die Versuchsdauer von 95 Tagen ca. 25 | weniger Prozesswasser
zugefuhrt als dem Festbettreaktor. Daraus resultiert auch die hdhere mittlere CSB-Fracht
im Festbettreaktor. Bei fast gleichem mittleren pH-Wert unterlag der UASB-Reaktor
grélkeren Schwankungen des pH-Wertes.

Tab. 3-22: Versuchsphase Biertreber - Vergleich beider Reaktoren

Parameter Einheit UASB-Reaktor Festbettreaktor

n | Mittelwert Bandbreite n | Mittelwert | Bandbreite
Messphasendauer d - 95 - 95
pH-Wert - 42 6,95 6,23-8,08 | 42 6,97 6,63-7,77
Qzu I/d 25 0,50 0,09-1,14 | 27 0,73 0,17-1,17
Hydraulisohe Auf d |25| 93 25318 |27| 48 2,5-16,8
Sesamtdurchsatz | o5 43 83* 27 69.13*

rozesswasser

Ccssz mg/l 25 17.476 | 5.910-35.200 | 27 | 17.476 | 5.910-35.200
Ccsaan mg/l 26 4.331 835-14.300 | 27 5.373 1.046-15.100
Ncss % 25 74 51-91 27 64 34-89
Ba.cs g/d 25 8,47 0,70-38,53 | 27 11,7 1,1-29,8
Br.cse kg/(m3d) | 25 2,97 0,24-13,49 | 27 4,09 0,39-10,42
BotrcsB kg/(kg-d) | 25 0,09 0,01-0,41 27 0,13 0,01-0,32
Gasanfall mlstp/d | 65 87 0-2.144 67 618 11-2.006
Gesamtgasanfall mlstp 65 8.565* 67 51.690*

* Summe, n = Anzahl der Analysen

Die Abb. 3-13 und 3-14 zeigen den CSB im Zu- und Ablauf sowie die CSB-Eliminations-
leistung beider Reaktoren in der Versuchsphase Biertreber.
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Abb. 3-13: CSB-Reinigungsleistung des UASB-Reaktors wahrend der Versuchsphase
Biertreber
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Abb. 3-14: CSB-Reinigungsleistung des Festbettreaktors wahrend der Versuchsphase

Biertreber

Den Abbildungen ist zu entnehmen, dass der CSB im Zulauf beider Reaktoren tUber den
Versuchszeitraum von anfanglich 6.000 mg/l bis auf 35.000 mg/l angehoben wurde. Die
Raumbelastung stieg dementsprechend im UASB-Reaktor von 0,2 auf 13,5 kg CSB/(m3-d)
an, entsprechend einer maximalen Schlammbelastung von 0,41 kg CSB/(kg oTR-d). Im
Festbettreaktor stieg die Raumbelastung von 0,4 auf 10,4 kg CSB/(m3-d), entsprechend
einer Schlammbelastung von 0,32 kg CSB/(kg oTR-d).

Der CSB-Eliminationsleistung schwankte in beiden Reaktoren, vor allem aber im Festbett-
reaktor. Der mittlere CSB-Eliminationsleistung lag im UASB-Reaktor mit 74 % um 10 %
hoher als im Festbettreaktor mit 64 %, trotzdem machte die mittlere tagliche Gasausbeute
von ca. 87 mlstp/d im UASB-Reaktor nicht einmal 15 % des mittleren taglichen Gas-
ertrages des Festbettreaktors aus (ca. 618 mlstp/d).

Versuchsphase Riibenschnitzel

Die Tab. 3-23 vergleicht die wichtigsten Parameter und Ergebnisse fir beide Reaktoren in
der Versuchsphase Ribenschnitzel. Eine grafische Darstellung dieser Daten sind flr den
UASB-Reaktor in Anhang A 2.1 und fiir den Festbettreaktor in Anhang A 2.2 gegeben.
Hier ging es darum zu klaren, welchen Einfluss der pH-Wert des Prozesswassers auf die
Reaktorleistung hat. In der Phase RS 2 wurde keinerlei pH-Wert-Einstellung vorgenom-
men; der pH-Wert in der Vorlage lag zwischen 4,0 und 5,2. In der Phase RS 3 hingegen
wurde der pH-Wert in der Vorlage auf 6,5 bis 7,0 eingestellt und so der pH-Wert in den
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Reaktoren angehoben. Um die Einflusse durch die Raumbelastung zu minimieren, wur-
den beide Reaktoren mit einer konstanten Raumbelastung von 4 kg CSB/(m?*-d) gefahren.
Aus diesem Grund sind die Raum- und Schlammbelastungen sowie die CSB-
Eliminationsleistungen beider Reaktoren in beiden Messphasen annahernd gleich. Auch
wurde in diesen Phasen in beiden Reaktoren annahernd die gleiche Menge an Prozess-
wasser durchgesetzt.

In der Phase RS 2 lag der mittlere pH-Wert im Festbettreaktor mit 6,85 um 0,1 niedriger
als im UASB-Reaktor mit pH=6,94. Auch streute der pH-Wert im Festbettreaktor mit
6,62-7,78 deutlich mehr als im UASB-Reaktor mit 6,76-7,52.
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Tab. 3-23: Versuchsphase Ribenschnitzel - Vergleich beider Reaktoren
Phase RS 2 Phase RS 3
Parameter Einheit UASB-Reaktor Festbettreaktor UASB-Reaktor Festbettreaktor
n n
Mittel Bandbreite Mittel Bandbreite Mittel Bandbreite Mittel Bandbreite
Messphasendauer d - 53 - 37
pH-Wert - 53 6,94 6,76-7,52 6,85 6,62-7,78 38 7,64 7,26-8,12 7,49 7,00-7,83
Qzy I/d 15 0,81 0,73-1,04 0,88 0,40-1,11 11 0,82 0,53-1,03 0,71 0,47-0,99
Hydraulische Auf- d 15| 48 3,6-8,8 3.4-9,3 11| 48 3,6-7,1 3,8-7,9
enthaltszeit
Sesamtd”mhsatz IMessphase | 15 42,65* 46,43* 11 31,02* 27.12*
rozesswasser
Ccssz mg/| 14 | 14.639 13.600-15.600 | 14.639 | 13.600-15.600 | 11 | 14.328 | 12.700-16.500 | 14.328 | 12.700-16.500
Ccspan mg/| 14 4.491 3.532-4.989 4.806 3.989-5.608 1 4.861 4.566-5.133 4.950 4.661-6.054
Ncss % 14 69 64-77 63-74 11 66 63-71 59-69
Buacss g/d 14 11,6 6,7-15,4 12,8 6,2-16,6 1 11,7 7,0-14,2 10,1 7,1-13,8
Brcss kg/(m?3-d) 14 3,11 1,79-4,12 3,41 1,67-4,44 1 3,12 1,88-3,80 2,71 1,89-3,68
BotrcsB kg/(kg-d) 14 0,13 0,07-0,17 0,14 0,07-0,19 1 0,13 0,08-0,16 0,11 0,08-0,15
Gasanfall mlgtp/d 53 1.176 187-2.361 2.980 130-3.933 38 762 74-1.230 1.810 15-3.360
Gesamt-Gasanfall IQ“A;TSP; 53 58.274* 149.151* 38 28.931* 68.631*

* Summe, n = Anzahl der Analysen
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Die mittlere tagliche Biogasausbeute in der Phase RS 2 war im Festbettreaktor mit ca.
2,98 I/d fast 60 % hdher als im UASB-Reaktor mit ca. 1,78 I/d. In der Phase RS 3 lag der
mittlere pH-Wert im Festbettreaktor mit pH 7,49 um 0,2 niedriger als im UASB-Reaktor mit
pH 7,64. Die Streuung des pH-Wertes war bei beiden Reaktoren anndhernd gleich, wohl
aber lagen die ermittelten pH-Werte im UASB mit pH 7,26 bis 8,12 hdher als im Festbett-
reaktor mit pH-Werten von 7,49 bis 7,83. Mit einem mittleren taglichen Biogasanfall von
ca. 1,81 I/d lag die Biogasausbeute im Festbettreaktor auch in dieser Phase um ca. 60 %
hoéher als im UASB-Reaktor mit einer Gasausbeute von ca. 0,76 I/d.

Versuchsphase Speisereste

Tab. 3-24 stellt die wichtigsten Parameter des UASB- und des Festbettreaktors in der
Versuchsphase Speisereste gegenlber. Detailliertere grafische Darstellungen der wich-
tigsten Parameter sind fur den UASB-Reaktor in Anhang A 2.1 und fur den Festbett-
reaktor in Anhang A 2.2 gegeben. In der Phase SPR 2 wurde die Raumbelastung sukzes-
sive gesteigert, um die optimale und maximale Raumbelastung der beiden Reaktoren zu
ermitteln. In der Phase SPR 3 wurde die Raumbelastung beider Reaktoren schrittweise
zurlckgefahren. Abb. 3-15 und Abb. 3-16 zeigen den CSB im Zu- und Ablauf sowie den
CSB-Eliminationsleistung beider Reaktoren wahrend der Versuchsphase Speisereste.
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Abb. 3-15: CSB-Reinigungsleistung des UASB-Reaktors wahrend der Versuchsphase
Speisereste
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Abb. 3-16: CSB-Reinigungsleistung des Festbettreaktors wahrend der Versuchsphase
Speisereste
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Tab. 3-24: Versuchsphase Speisereste - Vergleich beider Reaktoren
Phase SPR 2 Phase SPR 3
Parameter Einheit UASB-Reaktor Festbettreaktor UASB-Reaktor Festbettreaktor
n n

Mittel Bandbreite Mittel Bandbreite Mittel Bandbreite Mittel Bandbreite
Messphasendauer d - 60 -
pH-Wert - 60 7,19 6,78-7,66 6,88 6,68-7,22 19 7,38 7,06-7,94 6,99 6,89-7,12
Qu I/d 17 0,89 0,59-1,27 1,01 0,65-1,35 5 0,90 0,84-1,05 0,96 0,92-1,04
Hydraulisqhe Auf- d 17 4.4 2964 3,8 2858 5 4,2 3,6-4,5 3,9 3,6-4,1
enthaltszeit
Cesamidurchsatz IMessphase | 17 53,20* 60,86 5 15,15* 16,26*

rozesswasser

Ccsez mg/l 17 | 17.011 10.700-21.600 | 17.011 10.700-21.600 5 13.288 | 9.100-16.100 13.288 | 9.100-16.100
CcseaN mg/l 17 | 3.055 1.770-5.502 2.853 1.587-4.905 5 4.489 3.454-5.124 3.330 2.542-4.206
Ncse % 17 82 73-88 83 76-88 5 65 60-69 75 72-78
Bacss g/d 17 14,9 6,8-26,0 16,9 9,6-26,0 5 11,9 7,9-16,0 12,7 8,9-16,0
Br.css kg/(m3-d) 17 4,00 1,81-6,95 4,54 2,56-6,95 5 3,19 2,12-4,29 3,41 2,37-4,27
Botrcse kg/(kg-d) 17 0,17 0,08-0,29 0,19 0,11-0,29 5 0,13 0,09-0,18 0,14 0,10-0,18
Gasanfall mlste/d 60 991 127-2.304 4.928 1.320-6.857 19 235 90-597 4.016 2.503-5.031
Gesamt-Gasanfall ;,“AZTSP; 60 58.977* 293.992* 19 4.024* 76.134*

* Summe, n = Anzahl der Analysen
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Durch den unterschiedlichen Prozesswasserdurchsatz variierten die mittleren CSB-
Frachten, die den Reaktoren in der Phase SPR 2 zugeflihrt wurden. In der Spitze konnten
aber beide Reaktoren mit 26 g CSB/d belastet werden. Die maximal erreichte Raum-
belastung in beiden Reaktoren lag bei 6,95 kg CSB/(m3-d). Die mittlere Raumbelastung
lag im Festbettreaktor mit 4,54 kg CSB/(m3*d) etwas hdher als im UASB-Reaktor mit
4,00 kg CSB/(m3-d). Der mittlere pH-Wert von 6,88 im Festbettreaktor lag deutlich unter-
halb des mittleren pH-Wertes von 7,19 im UASB-Reaktor. Die pH-Werte im Festbettreak-
tor mit einer Bandbreite von 6,89-7,12 streuten nicht nur deutlich geringer als im UASB-
Reaktor (pH = 7,06-7,94), sondern lagen auch deutlich niedriger. Die mittleren CSB-
Eliminationsleistungen sowie die Schwankungsbreiten waren in beiden Reaktoren nahezu
gleich. Trotzdem wurde mit einer mittleren taglichen Biogasproduktion ca. 4,93 I/d im
Festbettreaktor 80 % mehr Biogas produziert als im UASB-Reaktor mit einer Biogas-
produktion von ca. 0,99 I/d.

In der Phase SPR 3 verhielten sich beide Reaktoren ahnlich wie in der Phase SPR 2. Bei
annahernd gleichem Prozesswasserdurchsatz wurden beide Reaktoren mit der gleichen
CSB-Fracht beaufschlagt, was zu anndhernd gleichen CSB-Raumbelastungen flhrte. So
wurde die Raumbelastung in beiden Reaktoren sukzessive Uber die Phasendauer von
19 Tagen von anfanglich ca. 4,3 kg CSB/(m*-d) auf ca. 2,3 kg CSB/(m?3-d), zurickgenom-
men. Der mittlere pH-Wert von 6,99 im Festbettreaktor lag, wie schon in der Hauptver-
suchsphase, deutlich unterhalb des mittleren pH-Wertes von 7,38 im UASB-Reaktor.
Auch die Bandbreite der pH-Werte im Festbettreaktor streute nicht nur deutlich geringer
als im UASB-Reaktor, sondern lag auch deutlich niedriger. Die mittlere CSB-Eliminations-
leistung war im Festbettreaktor mit 75 % um 10 % hoher als im UASB-Reaktor mit 65 %.
Die mittlere tagliche Biogasproduktion des Festbettreaktors lag in dieser Phase mit ca.
4,02 I/d aber um 95 % hoher als im UASB-Reaktor mit ca. 0,24 I/d.

Wie Abb. 3-16 und ATV-DVWK IG-5. zu entnehmen ist, sank in beiden Reaktoren mit der
Steigerung der Raumbelastung die CSB-Eliminationsleistung konstant. Besonders auf-
fallig ist, dass die CSB-Eliminationsleistung auch nach Ricknahme der Belastung in der
Phase SPR 3 nicht wieder anstieg, sondern weiter absank.

Biogasausbeute und -qualitit

Die Tab. 3-25 fuhrt den realen (Ist-Wert) und den theoretischen Gesamtbiogasanfall (Soll-
Wert) sowie deren Verhaltnis (Ist/Soll-Verhaltnis) flr beide Reaktoren in allen drei
Versuchsphasen auf. Der theoretische Gasanfall wurde mit der Annahme berechnet, dass
aus 1 g eliminierten CSB ein Methangasvolumen von 350 ml gebildet wird.



Hochschule OWL Anaerobe Abbauversuche 44

Tab. 3-25: Vergleich der Biogasproduktion in beiden Reaktoren

UASB-Reaktor Festbettreaktor
Gesamt-Gasanfall Ist/Soll- Gesamt-Gasanfall Ist/Soll-
Ist Soll Verhaltnis Ist Soll Verhaltnis
[mlste] [mlste] [%] [mlste] [mlstp] [%]
porsuchsphase 8565 222960 3,84 51.600  297.067 17,4
Versuchsphase Ribenschnitzel
Phase RS 2 58.274  146.052 39,9 149.151 186.415 80,0
Phase RS 3 28.931 107.555 26,9 68.631 98.139 69,9
Versuchsphase Speisereste
Phase SPR 2 58.977  304.360 19,4 293.992  399.141 73,7
Phase SPR 3 4.024 52.513 7,7 76.134 82.481 92,3

In keiner Versuchsphase erreichte einer der beiden Reaktoren die erwartete theoretische
Biogasproduktion. Im Vergleich beider Reaktoren wies der Festbettreaktor immer die
hohere Biogasausbeute und das bessere Ist/Soll-Verhaltnis auf. So lieferte der Festbett-
reaktor in der Phase RS 2, der Versuchsphase Riibenschnitzel, 80 % der theoretischen
Biogasproduktion, wohingegen der UASB-Reaktor gerade einmal 40 % produzierte. In der
Phase SPR 3, der Versuchsphase Speisereste, erreichte der Festbettreaktor sogar
> 90 % der theoretisch mdglichen Biogasproduktion, wohin gegen der UASB-Reaktor
<10 % der Sollmenge erreichte. Eine abschlieRende Erklarung fir die niedrige Biogas-
produktion im UASB-Reaktor konnte nicht gefunden werden. Es wird aber vermutet, dass
die granulierte Biomasse durch die eingetragenen Feststoffe ,verklebt® und damit ein
Filtereffekt bewirkt (siehe auch Kapitel 3.3.7). Die Versuche deuten darauf hin, dass sich
granulierte Biomasse nicht fur die Reinigung von HTC-Abwassern eignet.

Die Tab. 3-26 fihrt die Methangasgehalten beider Reaktoren in den drei Versuchsphasen
auf. Eine detaillierte Ubersicht tber die Biogasqualitdten beider Reaktoren ist in Anhang
A 2.1 und Anhang A 2.2 gegeben.

Tab. 3-26: Vergleich der CH;-Gehalte in beiden Reaktoren (n = Anzahl der Analysen)

UASB-Reaktor Festbettreaktor
Mittelwert Bandbreite Mittelwert Bandbreite

n [Vol.-% CHy] [Vol.-% CH,] n [Vol.-% CH,]  [Vol.-% CH,]
Versuchsphase 3 74,3 58,1-97,9 4 76,4 69,6-84,6
Biertreber
Versuchsphase Riibenschnitzel
Phase RS 2 7 80,0 76,2-83,5 11 68,2 63,2-72,7
Phase RS 3 3 85,8 83,5-87,2 5 81,4 72,7-85,3
Versuchsphase Speisereste
Phase SPR 2 4 81,8 80,3-83,8 13 67,6 61,9-74,5

Phase SPR 3 2 77,8 60,6-95,0 4 73,3 72,3-74,5
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Tab. 3-26 ist zu entnehmen, dass die Biogasqualitat des UASB-Reaktors mit einem mitt-
leren Methangehalt von 74-85 Vol.-% besser war als im Festbettreaktor mit 68-81 Vol.-%.
Auch schwankten die Bandbreiten der Methangehalte im Festbettreaktor mehr als im
UASB-Reaktor. Schwefelwasserstoff konnte nur bei der Verwendung von Prozesswasser
aus Ribenschnitzeln und nur im Festbettreaktor an bei 11 von 16 Analysen mit Volumen-
anteilen von 0,02-0,18 Vol.-% H,S nachgewiesen werden.

Abschlieend kann gesagt werden, dass der Festbettreaktor eine weit héhere Prozess-
stabilitdt und Performance aufwies als der UASB-Reaktor und sich deshalb eher fir die
anaerobe Reinigung von HTC-Prozesswassern eignet.

3.3.3 Abbaubarkeit der HTC-Prozesswasser

Die Tab. 3-27 gibt eine Ubersicht tiber die anaerobe Abbaubarkeit der eingesetzten HTC-
Prozesswasser. In jeder Versuchsphase wurde fir jeden Reaktor immer eine Phase des
stabilen anaeroben Abbaus fir die Bewertung herangezogen. Zu beachten ist, dass
keines der verwendeten Prozesswasser unverdinnt eingesetzt werden konnte, da es
schon bei niedrigen Raumbelastungen zu Hemmungen des anaeroben Abbaus kam
(siehe Kapitel 3.1.1). Eine Verdinnung mit dem Reaktorinhalt (Rezirkulation) war nicht
ausreichend.

Die anaerobe Abbaubarkeit von Biertreber- und Speisereste-Prozesswasser belauft sich
auf ca. 80-85 % bei einer Verdinnung von Prozesswasser zu Leitungswasser von 1 + 3,8.
Die hochsten Raumbelastungen wurden dabei im Festbettreaktor mit 3,4 kg CSB/(m3-d)
(Biertreber) und 4,2 kg CSB/(m3-d) (Speisereste) erreicht. Bei der Verwendung von Pro-
zesswasser aus Rubenschnitzeln konnte im Festbettreaktor bei einer Raumbelastung von
3,5 kg CSB/(m*-d) und einer Prozesswasserverdinnung von 1 + 2,1 nur noch eine CSB-
Eliminationsleistung von 66 % erreicht werden.

Da es in allen Versuchsreihen bei einer Steigerung der Raumbelastung immer zu einem
dauerhaften Ruckgang der CSB-Eliminationsleistung kam, ist es fraglich, ob das
Prozesswasser Uberhaupt unverdinnt anaerob behandelt werden kann. Wenn ja, dann
vermutlich nur mit sehr geringen Raumbelastungen. Fiur die Konzeption und die Wirt-
schaftlichkeit einer grof3technischen Anlage ist daher die Mdglichkeit einer Mitbehandlung
des Prozesswassers mit einem anderen, leicht anaerob abbaubaren Prozesswasser zu
Uberdenken, da der grofdtechnische Einsatz von Leitungswasser zu Verdinnungszwecken
aus Grunden der Wirtschaftlichkeit auszuschliefden ist.
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Tab. 3-27: Ubersicht — anaerobe Abbaubarkeit der eingesetzten HTC-Prozesswasser (Mittelwerte)
Versuchsphase
Parameter Einheit Biertreber Rubenschnitzel Speisereste
UASB n Festbett n UASB Festbett n UASB Festbett

Dr.oss bel stabllen kg/(me*d) 28 | 7 3.4 8 3,2 3,5 13 3,7 42

rozess
Hydraulische Aufenthaltszeit d 57 7 3,3 8 4.6 41 13 4.4 3,8
Ccss.zu gll 12,7 10,9 14 14,3 14,3 27 16,0 16,0
Verdlnnung
(Prozesswasser + Leitungs- - 1+3,8 2 1+3,8 1 1+2,1 1+2,1 5 1+3,8 1+3,8
wasser)
Ccss.aN gll 3,0 7 2,2 4,8 4,9 13 2,5 23
Ncss % 77 7 80 8 66 66 13 84 85

n = Anzahl der Analysen
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3.34 Maximale Raum-Zeit-Ausbeuten

In der ersten Versuchsphase (Biertreber) und der dritten Versuchsphase (Speisereste)
wurde versucht, die maximale moégliche Raum-Zeit-Ausbeute flr die Versuchsreaktoren
zu ermitteln. Die Tab. 3-28 zeigt die maximalen Raumbelastungen beider Reaktoren zum
Zeitpunkt eines stabilen anaeroben Abbauprozesses in diesen beiden Versuchsphasen.
Analog dazu sind die dazugehdrigen CSB-Eliminationsleistungen und die Konzentrationen
an organischen Sauren mit aufgetragen. Ebenfalls mit aufgeflihrt sind die Ergebnisse zum
Ende des stabilen anaeroben Abbauprozesses in beiden Phasen.

Tab. 3-28: Erreichte Raumbelastungen in den Versuchsphasen |, Biertreber und lll, Spei-

sereste
UASB-Reaktor Festbettreaktor
Br csB max NcsB Sg&?'en Br csBmax Ncss Sglr;?.en
(kg /(m>*d)]  [%] [mg/l] | [kg/(m**d)]  [%] [mg/l]

Versuchsphase Biertreber
Stabiler anaerober Abbau- 3.9 86 ~ 300 55 81 ~ 300
prozess
Endpunkt des stabilen an- 6.2 70 ~710 7.9 65 ~ 800
aeroben Abbauprozesses
Versuchsphase
Speisereste
Stabiler anaerober Abbau- 4,22 83 ~ 400 53 84 ~ 530
prozess
Endpunkt des stabilen an- 6.95 78 ~1.000 6.95 82 ~700
aeroben Abbauprozesses

Ein stabiler anaerober Abbau liel sich nur bei geringen Raumbelastungen von bis zu ca.
4 kg CSB/(m3-d) im UASB-Reaktor und 5,5 kg CSB/(m3-d) im Festbettreaktor erreichen.
Die maximalen Raumbelastungen lagen bei 7,0 kg CSB/(m3d) (UASB-Reaktor) und
7,9 kg CSB/(m?3-d) (Festbettreaktor) mit Aufenthaltszeiten von 3 bis 8 d.

In beiden Versuchsphasen kam es in den Reaktoren nach Uberschreiten der genannten
maximalen Raumbelastung von 7 bzw. 7,9 kg CSB/(m3-d) zu einem schnellen Konzen-
trationsanstieg der organischen Sauren. Nach Ricknahme der Belastung ging die
Konzentration an organischen Sauren nur langsam zurtick. Dies Verhalten soll beispiel-
haft am UASB-Reaktor in der Versuchsphase Speisereste beschrieben werden, da es hier
besonders auffallig war.

Die Abb. 3-17 zeigt den Verlauf der Raumbelastung und der organischen Sauren im
UASB-Reaktor Gber den Versuchszeitraum.
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Abb. 3-17: Konzentration an organischen Sauren und CSB-Raumbelastung des UASB-
Reaktors, Versuchsphase Speisereste

Bei Raumbelastungen von bis zu 4 kg CSB/(m3-d) konnte ein Anstieg der organischen
Sauren im Reaktor auf bis zu 400 mg/l beobachtet werden. Die CSB-Raumbelastung
wurde bis zum 08.10.2012 auf maximal 6,95 kg CSB/(m3d) gesteigert. Die organischen
Sauren betrugen zu diesem Zeitpunkt ca. 1.000 mg/l. Trotz konstanter Ricknahme der
Raumbelastung stieg im weiteren Verlauf die Konzentration der organischen Sauren auf
bis zu 1.750 mg/l an (23.09.2012) und hielt sich Uber einen Zeitraum von ca. vier Wochen.
Dieses deutet auf eine Hemmung der anaeroben Bakterien, vor allem der methanogenen
Spezies, hin. Die klassischen Hemmungen infolge organischer Sauren, H,S, Ammonium
und Schwermetallen werden ausgeschlossen. Welcher Stoff fur die Hemmung verantwort-
lich war, konnte nicht ermittelt werden. Daraus folgt, dass das Prozesswasser der HTC
nur in hoch verdinnter Form anaerob behandelt werden kann. Abhangig vom Ausgangs-
substrat musste hier eine Verdunnung von 1 | Prozesswasser + 2-3 | Verdunnungswasser
angesetzt werden, um einen stabilen anaeroben Abbau zu gewahrleisten.

Abb. 3-18 zeigt die Entwicklung der Konzentration an organischen Sauren, der Kalkreser-
ve und des FOS/TAC-Verhaltnisses im System.
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Abb. 3-18: Konzentration an organischen Sauren und FOS/TAC-Verhaltnis des UASB-
Reaktors, Versuchsphase Speisereste

Es ist deutlich zu erkennen, dass das FOS/TAC-Verhaltnis mafgeblich von der Konzen-
tration an organischen Sauren beeinflusst wurde, da sich die Kalkreserve (TAC), ab Be-
ginn der Phase SPR 2, quasi konstant zwischen 1.500-2.000 mg/l gehalten hat. Bei einer
Raumbelastung von 4,22 kg CSB/(m3d), einem CSB-Eliminationsgrad von 83 %, einer
Konzentration von organischen Sauren von ca. 400 mg/l und einem FOS/TAC-Verhaltnis
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von 0,2 wurde am 01.10.2012 die Obergrenze flr einen stabilen anaeroben Abbau von
HTC-Prozesswasser aus Speiseresten im UASB-Reaktor gefunden. Die erreichte maxi-
male Belastung von 7 kg CSB/(m3*d) am 08.10.2012 zeigte den Endpunkt der stabilen
Reaktorperformance auf.

3.3.5 Einfluss des pH-Wertes auf die Biogasbildung

In der zweiten Versuchsphase Ribenschnitzel wurde auch der Einfluss des pH-Wertes im
Prozesswasser auf die Biogasbildung untersucht, wobei vor allem ein Arbeitsbereich fiir
den pH-Wert ermittelt werden sollte. Den Zusammenhang zwischen Raumbelastung,
Gasproduktion und pH-Wert in beiden Reaktoren zeigen die Abb. 3-19 und Abb. 3-20.
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Abb. 3-19: Bgrcss, Biogasanfall und pH-Wert im UASB-Reaktor wahrend der Versuchs-
phase Rubenschnitzel
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Abb. 3-20: Bgrcss, Biogasanfall und pH-Wert im Festbettreaktor wahrend der Versuchs-
phase Rubenschnitzel
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Wahrend der letzten vier Wochen der Phase RS 2 konnte in beiden Reaktoren eine
gleichmaBige Biogasproduktion bei einem vergleichsweise stabilen pH-Wert und stabiler
CSB-Eliminationsleistung beobachtet werden. In dieser Phase wurde der pH-Wert in den
Reaktoren nicht von auf3en beeinflusst. Im UASB-Reaktor lag der pH-Wert zwischen 6,8
und 7,0 bei einer Biogasproduktion von rund 1 I/d. Im Festbettreaktor lag der pH-Wert in
der gleichen Zeitspanne zwischen 6,6-6,9 bei einer Gasbildung von ca. 3,0-3,5 I/d. Mit
Anheben des pH-Wertes in der Vorlage auf 6,5-7,0 wahrend der Phase RS 2 stieg der
pH-Wert in beiden Reaktoren an. Im UASB-Reaktor stieg dieser bis auf 8,1 bei einem
mittleren pH-Wert von 7,64. Gleichzeitig konnte ein Rickgang der taglich produzierten
Biogasmenge auf ca. 0,5 I/d und weniger festgestellt werden. Im Festbettreaktor stieg der
pH-Wert bis auf 7,8 an und lag im Mittel bei 7,49. Auch hier konnte ein Rickgang der tag-
lich produzierten Biogasmenge auf 2,5 I/d und weniger beobachtet werden.

FUr beide Reaktoren ist eine Ammonium-/Ammoniakhemmung auszuschlieRen, da das
eingesetzte Prozesswasser eine Ammoniumkonzentration von < 20 mg/l aufwies (siehe
Kapitel 3.1.1). Eine Hemmung durch Schwefelwasserstoff kann ausgeschlossen werden,
da H,S nur im Festbettreaktor tber den Zeitraum der Versuchsphase Ribenschnitzel in
Konzentrationen von 0,02-0,18 Vol.-% H,S nachgewiesen werden konnte. Nach Kroiss
(1986) kann in diesem Konzentrationsbereich keine Hemmung durch H,S vorliegen. Des-
wegen ist von einer Hemmung der anaeroben Biologie, verursacht durch einen zu hohen
pH-Wert in Kombination mit einer Substrathemmung, auszugehen. Unter Einbeziehung
der oben aufgeflhrten Ergebnisse ist anzunehmen, dass der anaerobe Abbau von HTC-
Prozesswassern aus Ribenschnitzeln, vermutlich aber auch der aller anderen HTC-
Prozesswasser, bei pH-Werten zwischen 6,6 und 7,0 am effektivsten ablauft.

3.3.6 CSB-Bilanz

Fur die Beurteilung der Reaktoren und deren Abbauleistung ist eine CSB-Bilanz not-
wendig. Die Bilanzierung erfolgt auf Grundlage des zugefuhrten CSB, der gleich 100 %
gesetzt wird. In die Bilanz gehen ein: der homogenisierte CSB im Zu- und Ablauf, der
Kohlenstoff im produzierten Biogas und im Biomassezuwachs (Yield). Da der CSB in den
HTC-Prozesswassern nahezu vollstandig in geldster Form vorliegt (siehe Kapitel 3.1.1)
konnte auf die Berlcksichtigung des filtrierten CSB verzichtet werden. Durch Aufsummie-
ren der einzelnen CSB-Fraktionen kann die Bilanz erstellt werden (Formel 3-6).

CSByiaur = CSBseiamm + CSBapjaur + CSBC/—/4 + CSBCH4,Versust Formel 3-6

Zulau

Die einzelnen CSB-Fraktionen wurden nach folgenden Formeln berechnet:

CSBSchIamm = BCSB,Zu xY Formel 3-7

CSB ppjaur = BCSB,Zu - BCSB,AN Formel 3-8

Vioes Bi X Ney
CSBgy, = 2 : Formel 3-9

350
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CSBCH‘,, Verlust — pCH4 X kH, CH, X PcH, % VAbwasser x 1000 Formel 3-10
mit: Bcsezu = Zugefluhrte Gesamt-CSB-Fracht uber den Versuchszeitraum in g CSB

Bcss,an = Gesamt-CSB Fracht im Ablauf des Reaktors Uber den Versuchszeitraum in g CSB

Y = Yield (Ertragsfaktor) in g CSB/g CSBabgebaut

Vges, Biogas = Gesamtvolumen des gebildeten Biogases in ml.

™i#anchs = Prozentualer Anteil des Methangas am Gesamtgasvolumen in ml CH4/ml Gas

Fomapcns = Partialdruck des Methangases in bar

*%i-.::u K, cHa = Henry-Konstante des Methangases bei 35 °C in mol/(I-bar)

2 ity pcha = Gasdichte des Methangases in I/mol

Vprozesswasser = Summe des anaerob gereinigten Prozesswassers in |

350 = spezifische Methangasbildung in ml CH4/g CSB

Fir den Yield wird ein Wert von 0,1 g oTR/g CSB angenommen. Dieser Wert entspricht
dem Mittelwert der in der Literatur angegebenen Werte von 0,05-0,15g oTR/g CSB

(Trautmann, 2007).

Ergebnisse

Tab. 3-29 stellt die wichtigsten Ergebnisse dieser Bilanzen zusammen. Der CSB-
Bilanzanteil stellt den in der Bilanz wiedergefundenen CSB, der CSB-Bilanzrest den nicht
wiedergefundenen Anteil am CSB dar. Eine detaillierte Ubersicht tber die Ergebnisse
aller CSB-Bilanzierungen ist in Anhang A 2.3 gegeben.

Tab. 3-29: Ergebnisse der CSB-Bilanzierungen fir beide Reaktoren

CSB-Bilanzanteil

CSB-Bilanzrest

[%] [%]
Versuchsphase Biertreber
UASB-Reaktor 38,4 61,6
Festbettreaktor 54,5 455
Versuchsphase Ribenschnitzel
Phase RS 2
UASB-Reaktor 48,6 51,4
Festbettreaktor 50,4 49,6
Phase RS
UASB-Reaktor 34,7 65,3
Festbettreaktor 30,4 69,6
Versuchsphase Speisereste
Phase SPR 2
UASB-Reaktor 52,7 47,3
Festbettreaktor 80,1 19,9
Phase SPR 3
UASB-Reaktor 13,4 86,6
Festbettreaktor 22,8 77,2
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Aus Tab. 3-29 wird ersichtlich, dass mit einer Ausnahme alle CSB-Wiederfindungsraten
nicht weit hoher als 50 % liegen. Die Ausnahme bildete die Phase SPR 2 der Versuchs-
phase Speisereste des Festbettreaktors. In dieser Phase kam es zu einer hohen Biogas-
produktion bei gleichzeitig guter Biogasqualitdt. So konnte ein verhaltnismalig groler
Anteil des CSB im produzierten Biogas wiedergefunden werden.

Wie im Kapitel 3.3.2 beschrieben, wurde in beiden Reaktoren trotz guter CSB-
Eliminationsleistung weit weniger Biogas gebildet als theoretisch hatte anfallen missen.
Es wird vermutet, dass dieser nicht erfasste CSB in Form von Ausfallungen im Reaktor
verblieben ist. Eine Feststoffbilanz soll diese Frage klaren.

3.3.7 Feststoffbilanz

Ab der Versuchsphase Ribenschnitzel wurde fir jeden Versuchsreaktor eine Feststoff-
bilanz erstellt, um zu ermitteln, ob und wie viele der dem Rektor zugefiihrten Feststoffe in
diesem verblieben. Betrachtet wurden die Feststoffparameter TS, oTS, TR und oTR. Der
Bilanzraum wurde um den jeweiligen Reaktorraum gezogen. Der Bilanzraum und alle
malfdgeblichen Berechnungsparameter sind Abb. 3-21 zu entnehmen.

T
| QBiogas
: CCH4
1
XFesIstoﬂ,Z Bilanzraum XFeslstoff.Ab
Q2 = Qap (Reaktorraum) Gl
Qus
XFestsEoff.US
mit: XFeststoff.z = Konzentration des jeweiligen Feststoffes im Zulauf (mg/l)
XFeststoff. Ab = Konzentration des jeweiligen Feststoffes im Ablauf (mg/l)
Qz = Prozesswasservolumen in das System (l)
Qab = Prozesswasservolumen aus dem System (l)
QBiogas = Biogasvolumen aus dem System (lstp)
Ccha = Konzentration an Methan im Biogas (%)
Qus = Uberschussschlammvolumen aus dem System (1)
XFeststoff,US = Konzentration des jeweiligen Feststoffes im US (mg/l)

Abb. 3-21: Bilanzraum und mafigebliche Parameter

Zur Aufstellung einer Feststoffbilanz wurden neben den durchgesetzten Abwassermengen
die Feststoffparameter im Zu- und Ablauf der Reaktoren bestimmt. Da zu keiner Zeit
Uberschussschlamm aus einem der Versuchsreaktoren abgezogen wurde, gilt Qys = 0
und Xeeststor us = 0. Deswegen wird der Biomassezuwachs im Weiteren nicht berucksich-
tigt. Da der CSB der HTC-Prozesswasser in allen Fallen nahezu vollstandig in geloster
Form vorlag (siehe Kapitel 3.1.1) wird auch die Produktion von Biogas aus Feststoffen im
Weiteren nicht bericksichtigt.
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Die ermittelten Konzentrationen der Feststoffparameter standen reprasentativ fur die
Konzentrationen der jeweiligen Parameters Uber den betrachteten Zeitraum zwischen
zwei Probenahmen. Der Zeitraum erstreckte sich von der aktuellen bis zur vorherigen
Probenahme und betrug entweder drei Tage (Freitag bis Montag) oder vier Tage (Montag
bis Freitag). Die jeweiligen Feststoffmengen (Meesistoff), die dem jeweiligen Reaktor zu- und
abgefihrt wurden, wurden nach folgender Formel ermittelt.

Formel 3-11

M Feststoff [mg ] =X Feststoff |:$:| X Q [l ]

Die im betrachteten Zeitraum im Reaktor akkumulierte oder ausgeschwemmte Feststoff-
menge (Mak) wurde durch Subtraktion der Feststoffmenge, die den Reaktor verlassen hat
(MEeststoff Ab), VON der, die dem Reaktor zugeflhrt wurde (Megeststoft zu), €rmittelt.

M ai [mg] = M eegstorr, zu [mg]— M eeststorr, b [mg] Formel 3-12

Die gesamte akkumulierte oder ausgeschwemmte Menge eines Feststoffes (Maxk ces) Uber
den Zeitraum einer Versuchsphase wurde durch Addition der Einzelwerte ermittelt.

M pik, Ges [mg]= M a1 [mg]+ M i, 2 [mg]+ oot Mpg [mg] Formel 3-13

Ergebnisse

Die in den Reaktoren akkumulierte oder ausgeschwemmte Menge an Feststoffen sind flr
alle Versuchsphasen in Tab. 3-30 zusammenstellt. Eine detaillierte Ubersicht inklusive
graphischer Auswertungen der Ergebnisse aller Feststoff-Bilanzierungen ist in Anhang
A 2.4 gegeben.

Tab. 3-30: Ergebnisse der Feststoff-Bilanzierungen fiir beide Reaktoren

TS oTS TR oTR
[d] [9] [g] [d]
Versuchsphase Riibenschnitzel
Phase RS 2
UASB-Reaktor 2,3 1,8 1371 131,0
Festbettreaktor 1,8 2,1 131,9 133,0
Phase RS 3
UASB-Reaktor 1,3 1,3 159,6 119,7
Festbettreaktor 0,6 0,6 149,4 117,2
Versuchsphase Speisereste
Phase SPR 2
UASB-Reaktor -1,6 -1,0 248,3 225,3
Festbettreaktor -1,5 -0,4 280,3 260,9
Phase SPR 3
UASB-Reaktor -0,1 0,0 25,1 25,1
Festbettreaktor 0,0 0,0 34,4 35,7
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Die durchgehend positiven Werte fur beide Reaktoren und alle Feststoffparameter Gber
den Zeitraum der Versuchsphase Rubenschnitzel zeigen, dass diese Mengen im jeweili-
gen Reaktor akkumuliert wurden. So wurden im Festbettreaktor 131,9 g TR und 133 g
oTR akkumuliert. Die negativen Zahlen fir die Parameter TS und oTS in beiden Reak-
toren in der Versuchsphase Speisereste bedeuten, dass diese Mengen des jeweiligen
Parameters aus den Reaktoren ausgeschwemmt wurden. Beim UASB-Reaktor waren
dies 1,6 g TSund 1,0 g oTS.

Das Ausschwemmungs- und Akkumulationsverhalten der betrachteten Feststoffparameter
soll exemplarisch am UASB-Reaktor wahrend der Versuchsphase Riben-
schnitzel dar-gestellt werden.

Abb. 3-22 zeigt den Verlauf der Parameter TS und oTS im betrachteten Zeitraum. Abb.
3-23 zeigt analog den Verlauf der Parameter TR und oTR. Die Tab. 3-31 fihrt anschlie-
Rend die Ergebnisse der Bilanz detailliert auf.
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Abb. 3-22: Akkumulierte TS- und oTS-Mengen des UASB-Reaktors wahrend der Ver-
suchsphase Ribenschnitzel

—a— TR mg - -/~ - 0TR mg
30.000
RS 1 [RS2 RS 3

25.000 A
= 20.000
E 15000 IS / A VA\ A

2 R ’
5 10.000 \‘N‘ A AN .
. [— \!41-"."!‘ - 3
E s.000 \
A\
. R
-5.000

10.04.12
13.04.12
16.04.12
19.04.12
22.04.12
25.04.12
28.04.12
01.05.12
04.05.12
07.05.12
10.05.12
13.05.12
16.05.12
18.05.12
22.05.12
25.05.12
28.05.12
31.05.12
03.06.12
06.06.12
09.06.12
12.06.12
15.06.12
18.06.12
21.06.12
24.06.12
27.06.12
30.06.12
03.07.12
06.07.12
09.07.12
12.07.12
15.07.12
18.07.12
21.07.12
24.07.12
27.07.12
30.07.12

Abb. 3-23: Akkumulierte TR- und oTR-Mengen des UASB-Reaktors wahrend der Ver-
suchsphase Ribenschnitzel
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Tab. 3-31: Feststoffbilanz des UASB-Reaktors wahrend der Versuchsphase Riben-

schnitzel
Phase RS 2 Phase RS 3
TS oTS TR oTR TS oTS TR oTR
[mg]  [mg] [mg] [mg] [mg]  [mg] [mg] [mg]

Fracht im Zulauf 5141 4463 278.966 241.785 | 2.002 1.696 348.236 219.563
Uber den Zeit-
raum

Fracht im Ablauf 2.811 2680 141.876 110.772 741 399 188.629  99.882
Uber den Zeit-
raum

Bilanz (im System | 2.329 1.783 137.091 131.013 | 1.261 1.297 159.608 119.681
verblieben)

Aus

Abb. 3-22 ist zu entnehmen, dass Uber den betrachteten Zeitraum immer wieder TS, vor
allem aber oTS, d.h. Biomasse, aus dem Reaktor ausgeschwemmt wurde.
Aus

Abb. 3-22 geht hervor, dass bis auf eine Ausnahme der TR und oTR Uber den gesamten
Versuchszeitraum im jeweiligen Reaktor akkumuliert, zum Beispiel als Kohle ausgefallen,
oder anaerob abgebaut wurden. Auch wird die Bildung von MAP in Betracht gezogen.
Das betrachtete Verhalten ist, wie in Anhang A 2.4 dargestellt, auf alle Versuchsphasen
und beide Reaktoren zu Ubertragen.

Der TR besteht aus ungeldsten und geldsten Wasserinhaltsstoffen wie zum Beispiel Bio-
masse (ungelost), geldsten Salze oder anderen gelésten chemischen Verbindungen, aber
auch noch nicht weit polymerisierter Biokohle. Wie in Kapitel 3.3.1 beschrieben, kommt es
im HTC-Prozesswasser auch nach mehrmaligem Filtrieren durch den Tuchfilter einer
Kammerfilterpresse zu einer kontinuierlichen Bildung von Biokohle, die tiberwiegend aus
Kohlenstoff besteht. Es kommt auch zur Bildung von MAP-Kristallen, wobei es nach Fach
(2005) zu einer Reduktion des CSB infolge von Mitfallung kommen kann. Wie in Kapitel
3.1.1 beschrieben, liegt der CSB der frischen Prozesswasser fast ausschliel3lich in
geloster Form vor. Ein Teil des gelésten CSB wird demnach durch den oTR dargestellt.
Dies lasst den Schluss zu, dass die in Kapitel 3.3.6 beschriebenen CSB-Bilanzreste mog-
licherweise als Ausfallungen in den Reaktoren verblieben sind. Ob dies an chemischen
Reaktionen des Prozesswassers in den Reaktoren liegt und/oder einem maoglichen Filter-
effekt der Reaktoren zuzuschreiben ist, kann nicht geklart werden.

3.3.8 Nahrstoffverhaltnisse

Wahrend der dritten Versuchsphase wurde der mit Leitungswasser verdlinnte Reaktor-
zulauf sowie die Ablaufe beider Reaktoren zweimal einer Vollanalyse unterzogen. Das
Prozesswasser wurde in den Reaktoren mit einem Mischungsverhaltnis von ca. 1 Tell
Prozesswasser zu 4 Teilen Leitungswasser verdunnt eingesetzt. Die Abbauleistungen
entsprachen ca. 75-80 %. Daher kann in beiden Fallen von einem stabilen Prozess aus-
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gegangen werden. Die Ergebnisse dieser Untersuchungen sind in den Tab. 3-32 und
Tab. 3-33 zusammengestellt.

Tab. 3-32: Nahrstoffverhaltnisse im Speisereste-Prozesswasser am 21.09.2012

Parameter Einheit Zulauf Ablauf Ablauf

Reaktoren UASB-Reaktor  Festbettreaktor
Ccss [ 17.500 2.613 2.443
Scss [a/1] 16.800 2.148 2.358
Snos-N [mg/l] 20 11 12
SnozN [mg/l] 0,24 0,49 0,22
SNH4aN [mg/l] 198 251 311
Crkn [mg/l] 445 356 414
Crno [mg/l] 466 367 426
Corg. N [mg/l] 247 105 103
Crges [mg/l] 25 22 14
CSB:N:P-Verhaltnis - 1.000: 27 :1

Tab. 3-33: Nahrstoffverhaltnisse im Speisereste-Prozesswasser am 16.10.2012

Parameter Einheit Zulauf Ablauf Ablauf

Reaktoren UASB-Reaktor  Festbettreaktor
Ccss [a/1] 20.800 5.203 4.902
Scss [a/1] 20.800 4.639 4.307
Snos-N [mg/l] 19 15 16
Snoz-N [mg/l] 0,18 0,46 0,74
SNH4aN [mg/l] 66 305 313
Crkn [mg/l] 617 566 591
Co [mg/l] 637 581 608
Corg. N [mg/l] 552 261 279
Crges [mg/l] 42 31 23
CSB:N:P-Verhaltnis - 1.000:31:2

Nach Bischofsberger et al. (2005) kann bei stark versduerten Abwassern von einem
C:N:P-Verhaltnis von 1.000 : 8 : 1 als Richtwert ausgegangen werden. Dieses Verhaltnis
kann, abhangig von der Abwasserzusammensetzung und den beteiligten Bakterien-
gruppen, variieren. Wird dieses C:N:P-Verhaltnis auf das HTC-Prozesswasser uber-
tragen, deutet dies bei beiden Prozesswassern auf einen Uberschuss an Stickstoff.

Auffallend sind die hohen Konzentrationen an organischem Stickstoff. Dieser organische
Stickstoff wird in den Reaktoren nur zu 50-60 % ammonifiziert, was ungewohnlich ist.
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3.4

Folgerungen

Folgende Schlussfolgerungen bezlglich der anaeroben Abbaubarkeit der verwendeten
HTC-Prozesswasser lassen sich aus den kontinuierlichen Abbauversuchen ziehen:

1.

HTC-Prozesswasser sind anaerob nur nach Verdinnung abbaubar. Abhangig vom
Einsatzmaterial musste eine Verdlnnung von 1 | Prozesswasser + 2-3 | Verdlinnungs-
wasser angesetzt werden, um einen stabilen anaeroben Abbau zu gewahrleisten.

Fir das Einsatzmaterial Biertreber liegt die Eliminationsleistung bei einem stabilen
Anlagenbetrieb bei 75-80 % bezogen auf einen CSB im Zulauf von 12 g/l, fir das
Einsatzmaterial RUbenschnitzel bei 60-70 % bezogen auf einen CSB im Zulauf von
15 g/l und fur das Einsatzmaterial Speisereste bei ca. 85 % bezogen auf einen CSB im
Zulauf von 16 g/l.

Ein stabiler anaerober Abbau lasst sich nur bei geringen Raumbelastungen von ca.
4 kg CSB/(m3d) im UASB-Reaktor und ca. 5,5 kg CSB/(m?-d) im Festbettreaktor errei-
chen. Die maximalen Raumbelastungen betragen 7,0 kg CSB/(m3-d) im UASB-Reaktor
und 7,9 kg CSB/(m3.d) im Festbettreaktor bei Aufenthaltszeiten von 3 bis 8 Tagen.

pH-Wert-abhangig bildet sich in der Vorlage, den Rohrleitungen und den Reaktoren
Biokohle. Die Ausfallungen treten vor allem bei pH-Werten > 7 auf.

Die CSB-Bilanzen zeigen Bilanzreste von 20-80 %, obwohl auch das im Reaktorablauf
geldste Methan bertcksichtigt wurde.

Die Biogasproduktion ist stark abhangig vom pH-Wert. Die besten Ergebnisse wurden
bei pH-Werten von 6,6-7,0 erzielt; pH-Werte > 7,0 fUhrten regelmaRig zu einer verrin-
gerten Gasproduktion bei gleich bleibender CSB-Eliminationsleistung, vor allem im
UASB-Reaktor. Dieses Ergebnis steht den Erkenntnissen aus den durchgefuhrten
Batchtests entgegen, in denen bei pH-Werten von 7,0 die bessere Biogasausbeute
erzielt wurde.

Der CH4-Gehalt im Biogas betrug im Mittel 75-85 % im UASB-Reaktor und 70-80 % im
Festbettreaktor. Ein H,S-Anteil konnte nur im Festbett bei der Verwendung von
Prozesswasser aus Ribenschnitzeln nachgewiesen werden und war mit < 0,1 % ver-
nachlassigbar.

Die Feststoffbilanzen zeigten, dass vor allem TR und oTR der verwendeten Prozess-
wasser in den Reaktoren akkumuliert wurden. Dies kdnnte eine mogliche Erklarung fur
die hohen CSB-Bilanzreste sein, denn es wird vermutet, dass der Kohlenstoff in Form
von Biokohle oder auch als Mitfallungsprodukt bei der Entstehung von MAP in den
Reaktoren ausgefallen ist.

Der organisch gebundene Stickstoff (org. N) wurde nur zu ca. 50-60 % ammonifiziert,
wahrend eine nahezu vollstandige Ammonifikation Ublich ist. Das lasst den Schluss zu,
dass der im Prozesswasser enthaltene Stickstoff nicht vollstandig biologisch verfligbar
ist.
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4 Aerobe Nachbehandlung

4.1 Batch-Tests zur aeroben Abbaubarkeit

Zur Beurteilung der aeroben Abbaubarkeit wurden BSB-Langzeittests Uber 30 Tage
gemal der manometrischen (respirometrischen) Methode unter Verwendung eines
OxiTop-Systems der Fa. WTW durchgefiihrt. Die in den Abbildungen 4-1 bis 4-3 dar-
gestellten Daten lassen erkennen, dass Prozesswasser sowohl unbehandelt als auch
nach einer anaeroben Vorbehandlung abbaubar ist. Der Abbau ist insbesondere beim
vorbehandelten Wasser nach funf Tagen allerdings noch nicht abgeschlossen, d.h. beim
Betrieb einer kontinuierlichen aeroben Stufe ist mit einer langeren Anpassungsphase der
Mikroorganismen zu rechnen.
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Abb. 4-1: BSB-Test mit nicht vorbehandeltem Prozesswasser (links) und dem Ablauf
des Anaerobreaktors in Detmold (rechts); Einsatzmaterial: Biertreber
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Abb. 4-2: BSB-Test mit nicht vorbehandeltem Prozesswasser (links) und dem Ablauf
des Anaerobreaktors in Detmold (rechts); Einsatzmaterial: Ribenschnitzel
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Abb. 4-3: BSB-Test mit nicht vorbehandeltem Prozesswasser (links) und dem Ablauf
des Anaerobreaktors in Detmold (rechts); Einsatzmaterial: Speisereste
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Aus den ermittelten BSB-Werten lassen sich die in Tabelle 4-1 und 4-2 aufgefuhrten
CSB/BSB-Verhaltnisse ableiten. Die Daten in Tabelle 4-1 zeigen eine sehr gute Abbau-
barkeit der nicht vorbehandelten Prozesswéasser und bestatigen die schon in Kapitel 1
zitierten Resultate eigener Voruntersuchungen, bei denen ein solches Wasser in einem
dynamischen Abbautest aerob weitgehend gereinigt werden konnte (Ramke et al.,
2010b). Die Ergebnisse in Tabelle 4-2 zeigen an, dass auch die anaerob vorbehandelten
Prozesswasser aerob weiter abgebaut werden kdénnen.

Tab. 4-1: CSB/BSB-Verhaltnisse flir nicht vorbehandelte HTC-Prozesswasser der drei
ausgewahlten Einsatzstoffe

Einsatzstoff

Parameter Biertreber Rubenschnitzel Speisereste
CSB [mg/l] 50.600 45.800 65.200
BSBs [mg/l] 24.200 13.500 27.000
BSBy [mg/l] 33.200 26.500 37.200
CSB/BSBs [mg/mg] 2,09 3,39 2,41
CSB/BSB,,  [mg/mg] 1,52 1,73 1,75

Tab. 4-2: CSB/BSB-Verhaltnisse fir anaerob vorbehandelte HTC-Prozesswasser der
drei ausgewahlten Einsatzstoffe

Einsatzstoff

Parameter Biertreber Ribenschnitzel Speisereste
CSB [mg/1] 7.320 4.720 2.818
BSBs [mg/1] 1.580 310 352
BSBy [mg/l] 2.820 733 929
CSB/BSBs [mg/mg] 4,63 15,2 8,00
CSB/BSB,, [mg/mg] 2,60 6,44 3,03
4.2 Betrieb einer kontinuierlichen aeroben Laborklaranlage

Zur weiteren Untersuchung der aeroben Abbaubarkeit wurde eine kontinuierlich betriebe-
ne Laborklaranlage (Abbildung 4-4) mit Ablaufwasser der anaeroben Behandlungsstufe
beaufschlagt. Die Anlage bestand aus drei Reaktoren mit je 6 | Volumen, von denen der
zweite und dritte bellftet wurden, sowie einer Nachklareinheit. Das Gesamtvolumen der
Belebungsstufe, in die zu Beginn Belebtschlamm aus den kommunalen Klaranlagen in
Hoxter und Holzminden im Verhaltnis 2:1 eingefullt worden war, umfasste somit 18 I, das
Volumen der bellfteten Reaktoren 12 1.

Die Anlage wurde mit einem Zulaufstrom von 2 |/d und einem Rucklaufverhaltnis von 5
betrieben. Lediglich beim Ribenschnitzel-Prozesswasser erfolgte eine geringe Zugabe an
NH.-N. Regelmafig gemessen wurden die CSB-Werte im Zu- und Ablauf, erganzt durch
gelegentliche Messungen der Parameter TOC, NH4-N und PO4-P. Hin und wieder wurden
auch Schlammproben mikroskopisch untersucht.
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Abb. 4-4:  Aufbau der kontinuierlichen aeroben Laborklaranlage

Einsatzstoff Biertreber

Der aerobe Abbau des anaerob behandelten Prozesswassers von Biertreber wurde Uber
einen Zeitraum von 128 Tagen untersucht. Die Biozénose war zuvor etwa 40 Tage lang
mit dem Ablauf der Anaerobstufe, die mit verschiedenen HTC-Prozesswassern adaptiert
werden sollte, beaufschlagt worden. Wie in Abbildung 4-5 dargestellt, lag der CSB-Wert
im Zulauf anfangs bei 600 mg/l und wurde dann schrittweise auf gut 6.000 mg/l erhdht. Es
stellte sich dementsprechend eine Raumbelastung von 0,10 bis 1,02 g CSB/(l - d) ein. Die
Schlammbelastung in den bellifteten Reaktoren lag bei maximal 0,34 g CSB/(g TS - d).

Die Beurteilung der Abbaubarkeit erfolgte auf der Basis der CSB-Werte im Ablauf der
Versuchsanlage. Die in Abbildung 4-5 dargestellten Daten zeigen, dass eine stabile CSB-
Elimination von Uber 50 % erreicht wird. Unter Vernachlassigung der Werte aus den
ersten 14 Tagen, bei denen Anlauf- und Verdiinnungseffekte noch einen Einfluss hatten,
ergibt sich hier ein mittlerer Abbaugrad von 58 %.
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Abb. 4-5: Zu- und Ablaufwerte des anaerob behandelten Prozesswassers von Bier-
treber in der aeroben Laborklaranlage
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Die parallel gemessenen Konzentrationen an NH4-N zeigten, dass nur eine geringe
Abnahme um ca. 20 % auf Ablaufwerte von 160-180 mg/| erreicht werden konnte.

Mikroskopische Untersuchungen des Belebtschlamms lieRen erkennen, dass sich die
Biozénose aufgrund des Substrats nicht einseitig veranderte, d.h. es war eine normale
Belebtschlammfauna mit verschiedenen Protozoen wie sessilen und freien Ciliaten sowie
auch einigen Rotatoria (Abbildung 4-6) zu beobachten.

Abb. 4-6: Mikroskopische Aufnahmen des Belebtschlamms aus der Laborklaranlage mit
Glockentierchen (links) und Radertierchen (rechts)

Bei der maximalen Raumbelastung von 1,0 g CSB/(l - d) wahrend der letzten 10 Betriebs-

tage veranderte sich der Schlamm allerdings dergestalt, dass nur noch Bakterienflocken

und Amoében, aber keine Protozoen mehr vorlagen. Dies zeigt, dass es flr das anaerob

behandelte Prozesswasser eine Belastungsgrenze bei der aeroben Nachbehandlung gibt.

Die Reaktoren der Laborklaranlage wurden deshalb vor der nachsten Versuchsreihe
erneut mit frischem Schlamm angeimpft.

Einsatzstoff Riibenschnitzel

Der Versuchszeitraum fur den aeroben Abbau des anaerob behandelten Prozesswassers
von Ribenschnitzeln erstreckte sich Uber einen Zeitraum von 103 Tagen. Dabei betrugen
die CSB-Werte im Zulauf 1.300 bis 2.500 mg/I. Die sich einstellende Raumbelastung lag
bei 0,21 bis 0,41 g CSB/(l - d) und die Schlammbelastung in den Reaktoren bei maximal
0,10 g CSB/(g TS - d).

Die Beurteilung der Abbaubarkeit erfolgte wieder auf der Basis der CSB-Werte im Ablauf
der Versuchsanlage. Wie die in Abbildung 4-7 dargestellten Zu- und Ablaufwerte zeigen,
wird hier eine stabile CSB-Elimination von rund 50 % erreicht. Der Rickgang der Zulauf-
konzentration ab Tag 80 ist bedingt durch niedrigere Ablaufwerte der Anaerobreaktoren in
dieser Phase. Ohne Berucksichtigung der Daten aus den ersten 14 Tagen lasst sich fir
den Abbaugrad ein Mittelwert von 47 % errechnen.

Beim Parameter NH4-N kam es zu einer Abnahme um etwa 70 % auf Ablaufkonzentratio-
nen von 50-70 mg/l, d.h. es fand hier eine nennenswerte Nitrifikation statt. Eine auffallige
Veranderung des Belebtschlamms wurde bei dieser Versuchsreihe nicht beobachtet.
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Abb. 4-7: Zu- und Ablaufwerte des anaerob behandelten Prozesswassers von Ruben-
schnitzeln in der aeroben Laborklaranlage

Einsatzstoff Speisereste

Der aerobe Abbau des anaerob behandelten Prozesswassers von Speiseresten wurde
Uber einen Zeitraum von 73 Tagen untersucht. Hierbei betrugen die CSB-Werte im Zulauf
1.800 bis 4.500 mg/l. Die resultierende Raumbelastung lag bei 0,30 bis 0,75 g CSB/(l - d)
und die Schlammbelastung in den Reaktoren bei maximal 0,18 g CSB/(g TS - d).

Auch hier erfolgte die Beurteilung der Abbaubarkeit auf der Basis der CSB-Werte im
Ablauf der Versuchsanlage. Wie die in Abbildung 4-8 dargestellten Zu- und Ablaufwerte
zeigen, wird wieder eine stabile CSB-Elimination von Uber 50 % erreicht. Der mittlere
Abbaugrad Uber die gesamte Versuchsdauer betragt 56 %.

Eine auffallige Veranderung des Belebtschlamms trat auch bei dieser Versuchsreihe nicht
auf.
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Abb. 4-8: Zu- und Ablaufwerte des anaerob behandelten Prozesswassers von Speise-
resten in der aeroben Laborklaranlage
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Die Untersuchung der Stickstoffkomponenten zeigte, dass bei diesem Prozesswasser
99 % der NHs-N-Zulaufkonzentration von 270 mg/l umgesetzt wurde. Obwohl die
Messung des Parameters Nitrat in dieser Matrix fehlerbehaftet ist, deuten die gefundenen
Ablaufwerte von 70-190 mg/l NOs-N darauf hin, dass auch eine gewisse Denitrifikation
stattgefunden haben muss.

4.3 Charakterisierung des biologisch vorbehandelten Prozesswassers

Fir die anaerob bzw. anaerob+aerob behandelten Prozesswasser wurden erneut GC-MS
Ubersichtsanalysen durchgefiihrt. Die in Abb. 4-9 bis 4-11 wiedergegebenen Chroma-
togramme lassen erkennen, dass nur noch sehr geringe Anteile der im unbehandelten
Wasser vorhandenen Stoffe (siehe Kapitel 2) nachweisbar sind. Aufzer Phthalaten und
nicht naher zuordbaren aliphatischen und aromatischen Kohlenwasserstoffen im pg/l-
Bereich lieen sich hier keine anderen Stoffe identifizieren.

Die Analysen zeigen jedoch auch, dass es in den Anaerobreaktoren zu einer
Verunreinigung der Prozesswasser gekommen ist, und zwar in allen drei Fallen mit
Cyclosiloxanen und im Fall des Ribenschnitzel-Prozesswassers zusatzlich mit
Bis(2-ethylhexyl)phthalat (DEHP). Die Siloxan-Kontaminationen lassen sich auf die
Verwendung von Silikonklebern beim Bau der Versuchsanlage zurtckfuhren. Die DEHP-
Kontamination kann dadurch erklart werden, dass die Probenahme offenbar kurz nach
dem Einsatz neuen Schlauchmaterials vorgenommen wurde, in dem DEHP als Weich-
macher enthalten ist.

Den Chromatogrammen fir die aerob nachbehandelten Proben zufolge werden diese
Kontaminationen jedoch in der Aerobstufe vollstandig eliminiert, so dass sie die Aussagen
zum Behandlungskonzept fir HTC-Prozesswasser nicht beeintrachtigen.
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Abb. 4-9:: GC-MS Chromatogramme flr anaerob (links) und anaerob+aerob (rechts)
behandeltes HTC-Prozesswasser, Einsatzmaterial: Biertreber
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Abb. 4-10: GC-MS Chromatogramme flir anaerob (links) und anaerob+aerob (rechts)
behandeltes HTC-Prozesswasser, Einsatzmaterial: Ribenschnitzel
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Abb. 4-11: GC-MS Chromatogramme flir anaerob (links) und anaerob+aerob (rechts)
behandeltes HTC-Prozesswasser, Einsatzmaterial: Speisereste

4.4 Folgerungen

1. Anaerob behandeltes Prozesswasser weist eine aerobe Abbaubarkeit auf, die sich in
CSB/BSBs-Verhaltnissen von 4,6 bis 15,2 sowie CSB/BSB4-Verhaltnissen von 2,6 bis
6,4 ausdruckt.

2. Bei Langzeitversuchen mit einer kontinuierlichen Laborklaranlage lassen sich mittlere
Abbaugrade fur den CSB von 47 % (Rubenschnitzel) bis 58 % (Biertreber) erreichen.
Ein stabiler Betrieb setzt jedoch eine Raumbelastung < 1,0 kg CSB/(m?*:d) voraus.

3. Die im Prozesswasser enthaltenen, mit Pentan extrahierbaren organischen Spuren-
stoffe werden in den beiden biologischen Stufen weitestgehend entfernt.
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5 Adsorptive Schlussreinigung

5.1 Batch-Tests zur Ermittlung von Gleichgewichtsparametern

Zur Beurteilung der Adsorbierbarkeit der organischen Stoffe im anaerob und aerob
behandelten Prozesswasser wurden zuerst Adsorptionsisothermen mit Pulveraktivkohle
(Norit ROW 0.8 S) und zwei verschiedenen Anfangskonzentrationen aufgenommen. Je
Isothermenpunkt wurde ein Probenvolumen von 0,2 | verwendet; die Zugabemengen an
Aktivkohle lagen bei 0,1-3,0 g und der pH-Wert im Bereich pH = 7-8. Nach einer Kontakt-
zeit von 72 h wurden die Lésungen membranfiltriert (0,45 um) und die DOC-Werte der
Proben bestimmt. Mit Hilfe einer Massenbilanz wurden dann die zu jedem Punkt der
Isotherme gehdérenden adsorbierten Stoffmengen (DOC-Beladungen) berechnet.

Die in Abbildungen 5-1 bis 5.3 wiedergegebenen Isothermen flir die drei untersuchten
Einsatzstoffe zeigen jeweils eine Verschiebung ihrer Lage bei Veranderung der Anfangs-
konzentration. Dies ist ein klarer Hinweis darauf, dass die Inhaltsstoffe ein heterogenes
Adsorptionsverhalten aufweisen. Ein Teil der organischen Stoffe ist dabei als gut
adsorbierbar einzustufen, wie die hohen Beladungswerte von rund 200 mg/g bei hohen
Restkonzentrationen zeigen, daneben gibt es aber auch schlechter adsorbierbare
Komponenten.

Nicht adsorbierbare Anteile, die sich aus einem Abknicken der Isothermen in Richtung der
Konzentrationsachse bei niedrigen Restkonzentrationen ableiten lief3en, sind in den Dia-
grammen nicht klar erkennbar. Durch hohe Zugabemengen an Aktivkohle kdnnen sehr
niedrige Restkonzentrationen von wenigen mg/l DOC erreicht werden. Demzufolge ist zu
erwarten, dass sich mit einem Aktivkohle-Adsorptionsverfahren fast alle verbliebenen,
biologisch nicht abbaubaren organischen Substanzen abtrennen lassen.
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Abb. 5-1: Adsorptionsisothermen fir HTC-Prozesswasser nach anaerober und aerober
Vorreinigung fur zwei Anfangskonzentrationen; Aktivkohle Norit ROW 0.8 S,
Einsatzstoff Biertreber
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Abb. 5-2: Adsorptionsisothermen fir HTC-Prozesswasser nach anaerober und aerober
Vorreinigung fur zwei Anfangskonzentrationen; Aktivkohle Norit ROW 0.8 S,
Einsatzstoff RUbenschnitzel
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Abb. 5-3: Adsorptionsisothermen fiir HTC-Prozesswasser nach anaerober und aerober
Vorreinigung fur zwei Anfangskonzentrationen; Aktivkohle Norit ROW 0.8 S,
Einsatzstoff Speisereste

Zur quantitativen Bestimmung der unterschiedlich gut adsorbierbaren Anteile in einem
heterogenen Gemisch unbekannter Zusammensetzung ist die so genannte Adsorptions-
analyse entwickelt worden (Sontheimer et al., 1988). Dabei wird das Gemisch als System
aus mehreren fiktiven Komponenten dargestellt, die unterschiedliche Adsorptionsparame-
ter aufweisen. Diese Parameter, in der Regel die K- und n-Werte der Isothermengleichung
von Freundlich, sowie die Konzentrationsanteile der fiktiven Komponenten werden durch
eine Anpassungsrechnung (nichtlineare Regression) aus den Isothermendaten fiir das
Gemisch ermittelt.
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In dieser Untersuchung wurde das Programm ADSA (Sontheimer und Johannsen, 1992)
verwendet, mit dem Gemischisothermen flr bis zu drei Anfangskonzentrationen ausge-
wertet werden kdnnen. Um die Anzahl der Parameter zu begrenzen, werden in der Regel
die n-Werte mit n = 0,2 einheitlich festgelegt, so dass nur die K-Werte und die Konzen-
trationsanteile zu ermitteln sind. Im vorliegenden Fall wurde auerdem festgelegt, dass
fur alle drei Prozesswasser die gleichen K-Werte gelten sollen. Die Ergebnisse der
Auswertung sind in Tabelle 5-1 aufgeflhrt.

Tab. 5-1:  Fiktive Komponenten und deren Gemischanteile zur Beschreibung der Ad-
sorptionsgleichgewichte der anaerob und aerob behandelten HTC-

Prozesswasser
Komponente Biertreber Einsatzstoff Komponente
% % %

1. Ki=0 0,99 0,87 3,81

2: K;=10; n=0,2 0,84 0 2,42

3: K3=30; n=0,2 0 15,36 4,84

4: K,=60; n=0,2 89,77 83,77 73,24

5: Ks=80; n=0,2 8,40 0 15,69

Wie die Ergebnisse in Tabelle 5-1 zeigen, liegen die nicht adsorbierbaren Anteile (K4 = 0)
bei 0,87 % bis maximal 3,81 % der Gesamtkonzentration. Auch der Beitrag der schwa-
cher adsorbierbaren Komponenten (K, und Kj) liegt nur bei maximal 15,36 %. Das
Adsorptionsverhalten der Prozesswasser wird bestimmt durch Anteile von mehr als 83 %
der gut adsorbierbaren Komponenten (K4 und Ks).

In den Abbildungen 5-4-5-6 sind die mit den Parametern aus Tabelle 5-1 berechneten
Isothermenverlaufe den Messdaten (in linearer Auftragung) gegenubergestellt. Ins-
besondere bei niedrigen Restkonzentrationen kommt es hier zu Abweichungen zwischen
Rechnung und Messung. Die hohen Beladungen, die auch in mit kérniger Aktivkohle be-
fullten Adsorbern erreichbar sein sollten, kbnnen dagegen recht gut beschrieben werden.
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Abb. 5-4: Ergebnis der Adsorptionsanalyse flur HTC-Prozesswasser nach anaerober
und aerober Vorreinigung, Einsatzstoff Biertreber
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Abb. 5-5: Ergebnis der Adsorptionsanalyse fir HTC-Prozesswasser nach anaerober
und aerober Vorreinigung, Einsatzstoff Ribenschnitzel
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Abb. 5-6: Ergebnis der Adsorptionsanalyse flir HTC-Prozesswasser nach anaerober
und aerober Vorreinigung, Einsatzstoff Speisereste

5.2 Batch-Tests zur Ermittlung von Kinetikparametern

Zur Beschreibung der Adsorptionskinetik an korniger Aktivkohle wird hdufig das Modell
Film-Homogene Diffusion verwendet (Sontheimer et al., 1988). Fur dieses Modell missen
bei Gemischen ein mittlerer Filmdiffusionskoeffizient fur den aufReren StoffUbergang und
ein mittlerer Oberflachendiffusionskoeffizient flr den Stofftransport im Inneren der Aktiv-
kohlekdrner bestimmt werden.

Der dulere Stoffibergang wurde mit Hilfe der sogenannten Kleinfiltermethode (Fettig und
Sontheimer, 1984; Cornel et al., 1986) mit verdinnten Proben der anaerob und aerob
behandelten Prozesswasser und Kornkohle des Typs NORIT ROW 0.8 S untersucht. Aus
den Versuchsdaten kann ein mittlerer effektiver Diffusionskoeffizient fur die adsorbier-
baren Stoffe abgeleitet werden, der es dann erlaubt, Filmdiffusionskoeffizienten flr unter-
schiedliche Filtergeschwindigkeiten in durchstromten Aktivkohleschittungen zu berech-
nen. Hierflr hat sich die Korrelation von Gnielinski (Sontheimer et al., 1988) bewahrt.
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In Tabelle 5-2 sind die erhaltenen Parameter fiir den auf3eren Stoffiibergang zusammen-
gestellt. Aus dem mittleren effektiven Diffusionskoeffizienten D_ ¢+ kann auch nach der von
Sontheimer et al. (1988) vorgeschlagenen Gleichung

Dier=7,3+-10°- My ®® (m%s)

eine mittlere Molmasse My flr ein Stoffgemisch abgeschatzt werden. Die entsprechenden
Werte fur die HTC-Prozesswasser sind gleichfalls in Tabelle 5-2 angegeben. Sie zeigen,
dass die Molmassen der Inhaltsstoffe nach den biologischen Behandlungsstufen in der
gleichen GroéRenordnung wie aquatische Huminstoffe liegen (Fettig, 1999) und damit
vergleichsweise hoch sind.

Tab. 5-2: Mittlere effektive Diffusionskoeffizienten, Filmdiffusionskoeffizienten flir eine
Filtergeschwindigkeit von 0,8 m/h (entsprechend der Bedingung beim Saulen-
versuch) sowie mittlere Molmassen der anaerob und aerob behandelten HTC-

Prozesswasser
Parameter Einsatzstoff
Biertreber Ribenschnitzel Speisereste
DL, o m°/s 1,9-107° 1,3-107° 1,6-107°
BLefr m/s 0,34-10° 0,25-10° 0,30 107
My g/mol 1.480 3.150 2.080

Die Bestimmung der mittleren Oberflachenkoeffizienten fur die Adsorption der anaerob
und aerob behandelten Prozesswasser erfolgte auf der Basis von Konzentrations-Zeit-
Kurve, die im Rihrbecher unter Verwendung eines Turbinenrihrers gemessen wurden.
Einzelheiten dieser Methode sind bei Sontheimer et al. (1988) gegeben. Aus den Mess-
daten kann der kinetische Parameter dann durch eine Anpassungsrechnung ermittelt
werden. Da sein Wert von der Stoffkonzentration abhangt, missen die Versuche mit den
gleichen Anfangskonzentrationen vorgenommen werden, wie sie im zu beschreibenden
System vorliegen. Die Messdaten sind in den Abbildungen 5-7-5-9 dargestellt und die
daraus ermittelten Parameter fir den Stofftransport im Korninneren in Tabelle 5-3 auf-
gefuhrt.
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Abb. 5-7: Konzentrations-Zeit-Kurve fiir HTC-Prozesswasser nach anaerober und aero-
ber Vorreinigung an Aktivkohle, Einsatzstoff Biertreber
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Abb. 5-8: Konzentrations-Zeit-Kurve fiir HTC-Prozesswasser nach anaerober und aero-
ber Vorreinigung an Aktivkohle, Einsatzstoff Ribenschnitzel
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Abb. 5-9: Konzentrations-Zeit-Kurve fiir HTC-Prozesswasser nach anaerober und aero-
ber Vorreinigung an Aktivkohle, Einsatzstoff Speisereste

Tab. 5-3: Mittlere Oberflachendiffusionskoeffizienten sowie die zugehdérigen Anfangs-
konzentrationen der anaerob und aerob behandelten HTC-Prozesswasser

Parameter Einsatzstoff

Biertreber Rubenschnitzel Speisereste
Ds, eff m°/s 1,2-10™" 1,1-10" 1,1-10™"
Co mg/l DOC 429 361 357

Die Parameterwerte sind Tabelle 5-3 zufolge zahlenmaRig fast gleich grof3, allerdings
mussen Oberflachendiffusionskoeffizienten immer in Zusammenhang mit dem Transport-
modell betrachtet werden. GréRenordnungsmalig liegen aber auch sie im Bereich der fur
Huminstoffe gefundenen Daten, d.h. der Transport im Inneren der Aktivkohlekérner ver-
lauft relativ langsam.
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5.3 Kolonnenversuche mit korniger Aktivkohle

Kdrnige Aktivkohle wird in durchstrémten Festbetten eingesetzt, wobei die Adsorptions-
leistung sowohl von den Gleichgewichten als auch der Kinetik abhangen. Zur Uberpriifung
dieser Zusammenhange wurden Kolonnenversuche mit allen drei Prozesswassern durch-
gefuhrt. Die in Abbildung 5-10 dargestellte Apparatur besteht aus zwei hintereinander
geschalteten Glassaulen mit 3 cm Innendurchmesser, die aus einem Uberlaufbehalter mit
dem Prozesswasser beschickt werden. Die Lange jedes Aktivkohlebettes (Norit ROW 0.8
S) betragt 27,5 cm, so dass sich eine Gesamtlange von 55 cm ergibt.

Die Durchstromung wurde durch ein Nadelventil im Ablauf der zweiten Saule auf einen
konstanten Wert von 0,56 I/h eingestellt; dies entspricht einer Filtergeschwindigkeit von
0,8 m/h. Derart niedrige Werte sind bei hohen Zulaufkonzentrationen und kleinen
Wassermengen, wie sie beispielsweise bei Deponiesickerwassern vorliegen, durchaus
Ublich, um hohe Beladungswerte zu erreichen und die Aktivkohle optimal auszunutzen
(Fettig et al., 1996). Diese Randbedingungen treffen auch fir HTC-Prozesswasser zu.

Die Gesamtversuchszeit betrug knapp 100 Stunden, in denen ca. 140 Bettvolumina an
Prozesswasser, bezogen auf die Gesamtmenge an Aktivkohle, durch die Saulen hin-
durchgesetzt wurde.

Abb. 5-10: Aufbau der Anlage (Saule 1 und Saule 2) fir die Aktivkohle-Kolonnenversuche

In den Abbildungen 5-11 bis 5-13 sind die DOC-Durchbruchskurven der drei biologisch
vorbehandelten HTC-Prozesswasser wiedergegeben. Sie zeigen fir die Saule 1 einen
fast gleichmafRigen Anstieg der Ablaufwerte auf 72-82 % der Zulaufwerte. Bei Saule 2 ist
der Anstieg flacher, und die maximalen Ablaufwerte betragen nur 37-44 % des jeweiligen
Zulaufwertes.
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Abb. 5-11: Durchbruchskurven fir HTC-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vor-
reinigung an Aktivkohle, Einsatzstoff Biertreber
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Abb. 5-12: Durchbruchskurven fiur HTC-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vor-
reinigung an Aktivkohle, Einsatzstoff Ribenschnitzel
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Abb. 5-13: Durchbruchskurven fiur HTC-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vor-
reinigung an Aktivkohle, Einsatzstoff Speisereste
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Die Messdaten der Kolonnenversuche zeigen, dass sich breite Stoffubergangszonen in
der Aktivkohleschittung ausbilden und die Adsorptionskinetik somit einen grof3en Einfluss
auf die Aufnahme der organischen Stoffe hat. Wie die sehr niedrigen Ablaufwerte der 2.
Saule wahrend der ersten Betriebsstunden andeuten, sollte aber bei hinreichend langer
Kontaktzeit des Wassers mit der Aktivkohle, z.B. bei Verwendung von mehreren Kolonnen
mit jeweils 1,5 bis 2 m Bettlange in Reihenschaltung, eine weitgehende Entfernung der
Stoffe sowie eine sehr gute Ausnutzung der Adsorptionskapazitat der Aktivkohle méglich
sein. Da entsprechende Versuche im Rahmen dieses Projektes zu grolRe Mengen an
HTC-Prozesswasser erfordert hatten, soll die Fragestellung mit Hilfe von Simulations-
rechnungen naher betrachtet werden.

5.4 Simulationsrechnungen zur Adsorption in Aktivkohle-Kolonnen

Unter Verwendung des Modells Film-Homogene-Diffusion wurden zunéachst die in
Abschnitt 5.3 dargestellten Durchbruchskurven berechnet. Eingangsdaten daflir waren
ausschlielllich die in Tabelle 5-1 aufgeflihrten Ergebnisse der Adsorptionsanalyse zur
Beschreibung der Adsorptionsgleichgewichte sowie die in Tabelle 5-2 und 5-3 wieder-
gegebenen kinetischen Parameter (mittlerer Film- und mittlerer Oberflachenflachen-
diffusionskoeffizient). Die Ergebnisse sind in den Abbildungen 5-14 bis 5-16 in normierter
Form den Messwerten gegenlbergestellt.

In allen Fallen kdnnen die gemessenen Durchbruchskurven qualitativ zufriedenstellend
beschrieben werden. Die berechneten Anstiege der Kurven verlaufen zwar etwas steiler,
was moglicherweise auf die Verwendung mittlerer kinetischer Parameter zurlckzufuhren
ist, aber die Adsorptionsleistungen in beiden Saulen werden korrekt wiedergegeben. Dies
bestatigt auch der Vergleich von gemessenen und berechneten Aktivkohlebeladungen,
die in Tabelle 5-4 aufgefiihrt sind. Die Abweichungen betragen maximal 12 %, meist
liegen sie unter 10 %.
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Abb. 5-14: Gemessene und berechnete Durchbruchskurven fur HTC-Prozesswasser
nach biologischer Vorreinigung, Einsatzstoff Biertreber
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Abb. 5-15: Gemessene und berechnete Durchbruchskurven fiur HTC-Prozesswasser

nach biologischer Vorreinigung, Einsatzstoff Ribenschnitzel
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Abb. 5-16: Gemessene und berechnete Durchbruchskurven fir HTC-Prozesswasser
nach biologischer Vorreinigung, Einsatzstoff Speisereste

Tab. 5-4: Vergleich von gemessenen und berechneten mittleren DOC-Beladungen der
Aktivkohle in den Kolonnenversuchen bei Versuchsende

Parameter Biertreber Einsatzstoff Speisereste

Saule 1 Saule 1+2 Ribenschnitzel Saule 1 Saule
Saule 1 Saule 1+2 1+2

OMessung mg/g 166,9 136,6 139,6 110,2 167,3 123,5

QRechnung mg/g 167,7 145,8 125,6 114,2 147 1 125,3

Abweichung % 0,5 6,7 10 3,6 12,1 1,5

In weiteren Simulationsrechnungen wurde jetzt der Fall betrachtet, dass die biologisch
behandelten HTC-Prozesswasser uber drei in Reihe geschaltete Aktivkohlekolonnen mit
je 2 m Bettlange geleitet werden. Beispielhaft ist die Durchbruchskurve fir den Einsatz-
stoff Biertreber in der Abbildung 5-17 dargestellt.
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Abb. 5-17: Simulierte Durchbruchskurve flir HTC-Prozesswasser nach biologischer Vor-
reinigung an Aktivkohle, Einsatzstoff Biertreber, bei einer Bettlange von ins-
gesamt 6 m und einer Filtergeschwindigkeit von 0,8 m/h.

Wenn als Kriterium fir den Kolonnenbetrieb ein Ablaufwert von 10 % des Zulaufwertes
festgelegt wird (35-42 mg/l DOC entsprechend ca. 100 mg/l CSB), ergeben sich die in
Tabelle 5-5 aufgeflihrten mittleren Aktivkohlebeladungen und spezifischen Durchsatz-
leistungen. Sie lassen erkennen, dass die Aktivkohle mit mindestens 158-211 mg/g DOC
(entsprechend mehr als 400 mg/g CSB) beladen werden kann, also praktisch bis zu ihrem
absoluten Sattigungswert.

Tab. 5-5: Mittlere DOC-Beladungen und spezifische Durchsatzleistungen der Aktivkohle
bei einer Bettlange von 6 m

Parameter Biertreber Einsatzstoff Speisereste
Rubenschnitzel

Qsimulation mg/g 211 158 191
Vepexiisch m®/kg 0,50 0,45 0,54
5.5 Folgerungen

1. Die Adsorption an Aktivkohle ist ein geeignetes Verfahren, um biologisch gereinigte
Prozesswasser nachzubehandeln. Die Komponenten dieser Stoffgemische weisen
Uberwiegend eine gute Adsorbierbarkeit auf, und die nicht adsorbierbaren Fraktionen
sind verschwindend gering. Die Adsorptionsgleichgewichte lassen mit Hilfe einer
Adsorptionsanalyse charakterisieren.

2. Die mittleren kinetischen Parameter der Stoffgemische deuten auf eine langsame
Adsorptionskinetik hin. Aus dem effektiven Diffusionskoeffizienten kénnen mittlere
Molmassen’von ca. 1.500-3.200 g/mol abgeleitet werden.

3. Die Adsorption in Aktivkohlekolonnen kann mit Hilfe der in Batch-Tests bestimmten
Parameter vorausberechnet werden. Bei hinreichend langer Kontaktzeit sind sehr
hohe Beladungen der Aktivkohle erreichbar.
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6 Nahrstoffrickgewinnung

6.1 Verfahren zur Rickgewinnung von Phosphor und Stickstoff aus
Prozess- und Abwassern

Phosphor ist ein essentielles Element fir den Aufbau von Biomasse und als Diinger-
bestandteil zur Sicherstellung hoher Ernteertrage in der Landwirtschaft unverzichtbar.
Bislang wird Phosphor durch den chemischen Aufschluss von Rohphosphat gewonnen,
dessen Vorkommen auf der Welt jedoch begrenzt sind. Es wird damit gerechnet, dass es
bereits in wenigen Jahrzehnten zu einer Verknappung des Phosphors kommen kann
(Ashley et al, 2011). Daher werden seit einigen Jahren Verfahren untersucht, um
Phosphor aus Prozess- und Abwassern in einer wieder verwendbaren Form abzutrennen.
Eine Ubersicht hierzu ist u.a. bei Sabelfeld und Geifen (2011) zu finden.

Nach Untersuchungen von Pinnekamp et al. (2007) kann Phosphor aus kommunalen Ab-
wassern prinzipiell an vier Stellen zurlickgewonnen werden: aus dem Klaranlagenablauf,
aus den Schlammwassern, aus entwassertem Klarschlamm und aus der Klarschlamm-
asche. Bei einer Behandlung der flissigen Phase bietet sich vor allem das Schlamm-
wasser an, weil die Konzentrationen an Phosphat und Ammonium darin héher sind als im
Hauptstrom. Die Nahrstoffe kdnnen hieraus durch Zugabe von Magnesiumoxid als
Magnesium-Ammonium-Phosphat (MAP) abgetrennt werden. Dieses Verfahren besitzt
gegenlber der klassischen Phosphatfallung mit dreiwertigen Metallsalzen die Vorteile,
dass zum einen Ammonium-Stickstoff mit abgetrennt wird und zum anderen das Produkt
MAP eine gute Pflanzenverfugbarkeit aufweist.

Fur die MAP-Kristallisation sind optimale Betriebsparameter ermittelt worden, die einen
Phosphorriickgewinnungsgrad von > 90 %, bezogen auf den Zulauf zu dieser Verfahrens-
stufe, ermoglichen. Pinnekamp et al. (2007) zufolge sind die organischen und anorgani-
schen Verunreinigungen des MAP gering; sie liegen teils um mehrere Grélienordnungen
unter durchschnittlichen Klarschlammbelastungen und halten glltige sowie in Diskussion
befindliche Grenzwerte fir eine Verwertung in der Landwirtschaft ein. Seit 2008 erzeugen
die Berliner Wasserbetriebe in ihren Klarwerken taglich 3-4 t MAP, die sie als minerali-
schen Dunger vermarkten durfen (BWB, 2009).

Fur industrielle Abwasser, die ausschliel3lich Phosphor enthalten, ist daneben auch ein
Kristallisationsverfahren entwickelt worden, bei dem Calciumphosphate gebildet werden
(Ehbrecht et al., 2011). Da in HTC-Prozesswassern aber immer ausreichend Ammonium-
Stickstoff vorliegt, wurde das Verfahren der MAP-Féllung als die am besten geeignete
Methode zur Phosphorriickgewinnung ausgewahlt und untersucht.

In dem Fall, dass ein Prozess- oder Abwasserstrom nur Ammonium-Stickstoff, aber kein
Phosphat enthalt, kénnte eine MAP-Kristallisation durch die zuséatzliche Zugabe von
Phosphorsaure erreicht werden. Aus Kostengriinden ist dies jedoch nicht praktikabel. Mit
dem physikalisch-chemischen Verfahren der Desorption (Strippung) ist es jedoch mdglich,
Ammonium in Form von Ammoniakgas aus dem Wasser abzutrennen und dann durch
Absorption in Schwefelsdure als Ammoniumsulfat zurickzugewinnen (Rautenbach et al.,
1994). Dieses Verfahren wird auch schon vereinzelt im technischen Malistab zur
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Vorbehandlung von Schlammwassern auf Klaranlagen angewendet (Sackewitz und
Maier, 1999).

Bei den HTC-Prozesswassern mussen hinsichtlich der Rickgewinnung von Nahrstoffen
drei Falle unterschieden werden:

1. Das Prozesswasser weist hohe Phosphor- und Stickstoffgehalte auf, wobei letztere
nach einer anaeroben Stufe Uberwiegend als NH4-N vorliegen. Hier bietet sich eine
MAP-Fallung durch Zugabe von Magnesiumsalzen und pH-Anhebung an. Von den
untersuchten Prozesswassern trifft dies auf den Einsatzstoff Biertreber zu.

2. Das Prozesswasser weist niedrige Phosphor-, aber hohe Stickstoffgehalte auf, wo-
bei letztere nach einer anaeroben Stufe wieder Uberwiegend als NH4-N vorliegen.
Dafir kommt eine Ammoniakstrippung nach pH-Anhebung mit nachfolgender
Absorptionsstufe in Betracht. Dies trifft auf das Prozesswasser aus der Carboni-
sierung von Speiseresten zu.

3. Das Prozesswasser weist sowohl niedrige Phosphor- als auch niedrige Stickstoff-
gehalte auf. Eine Nahrstoffrickgewinnung ist dann nicht sinnvoll. Ein Beispiel hier-
fur ist das Prozesswasser mit Ribenschnitzeln als Einsatzstoff.

6.2 Abtrennung von Phosphor und Ammonium-Stickstoff durch Fallung

Wie im Abschnitt 2.4 bereits beschrieben, kam es bei der Anhebung des pH-Wertes im
Prozesswasser aus der Biertreber-Carbonisierung zu spontanen Ausféllungen. Um diesen
Effekt genauer zu untersuchen, wurden Proben des Prozesswassers von jeweils 0,5 | mit
Hilfe eines Ultraturrax homogenisiert und dann durch Zugabe von Natronlauge auf unter-
schiedliche pH-Werte eingestellt. Nach einer 30minitigen Rihrphase mit 90 U/min folgte
eine 30minltige Absetzphase, bevor Proben aus dem Uberstand zur Analyse der wass-
rigen Phase genommen wurden. Die gebildeten Feststoffe wurden durch Filtration (1 um)
abgetrennt und im Trockenschrank bei 110 °C getrocknet. Nach der Bestimmung des
Trockenrickstandes wurden die Feststoffe bei 550 °C gegliht und anschliefend die Para-
meter GlUhrickstand und Gluhverlust ermittelt.

Abbildung 6-1 zeigt den Verlauf der Konzentrationen an Phosphat und Ammonium sowie
die Menge an abfiltrierbaren Stoffen in Abhangigkeit vom eingestellten pH-Wert. Demnach
verringert sich der Phosphatgehalt bereits bei pH = 7 um fast 50%. Bei diesem pH-Wert
ist die Abnahme der molaren Konzentrationen von Phosphat und Ammonium mit etwa
18 mmol/l gleich gro3 und entspricht ungefahr der fir das Prozesswasser ermittelten
Magnesiumkonzentration von 16,9 mmol/l. Deshalb ist anzunehmen, dass es sich bei den
hier gebildeten Feststoffen Uberwiegend um MAP handelt. Mit zunehmendem pH-Wert
verringert sich die Phosphatkonzentration weiter um 6,5 mmol/l, wahrend die Ammonium-
konzentration nur noch geringfugig abnimmt. Im Hinblick auf die Calciumkonzentration
von 10,8 mmol/l im Prozesswasser liegt nahe, dass die zusatzlich zum MAP gebildeten
Feststoffe Calciumphosphate sind, die erst bei pH > 7 in nennenswertem Mal3e ausfallen.
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Abb. 6-1: Verlauf der Phosphat- und Ammoniumkonzentration sowie der gebildeten
Feststoffe (AFS) in Prozesswasser nach pH-Anhebung, Einsatzstoff Biertreber

Die Konzentration der abfiltrierbaren Stoffe kann nur zur qualitativen, nicht zur quantitati-
ven Bestatigung der MAP-Bildung herangezogen werden. Fir pH = 7 ware ein AFS-Wert
von 4.390 mg/l zu erwarten, wenn fur MAP die Formel MgNH4PQO,4 x 6 H,O zugrunde ge-
legt wird. Der gemessene Wert betragt jedoch nur 2.460 mg/l. Aus der Materialforschung
(Sarkar, 1991) wie auch aus dem klinischen Bereich (Frost et al., 2004) ist bekannt, dass
sich das dem MAP entsprechende natlrliche Mineral Struvit bei Temperaturen oberhalb
von 50 °C an der Luft unter Abspaltung von Wasser und Ammoniak umwandelt. Hierzu
wurde von Spatzier (2012) eine systematische Untersuchung mit synthetisch erzeugtem
MAP durchgefuhrt. Die in Abbildung 6-2 dargestellten Daten zeigen die Gewichtsabnah-
me von MAP bei verschiedenen Trocknungstemperaturen, mit denen die zuvor zitierten
Literaturangaben bestatigt werden. Die Abnahme von gut 40 % bei Temperaturen von
mehr als 100 °C stimmt auch gut mit der Differenz zwischen dem zu erwartenden und
dem in dieser Untersuchung gemessenen AFS-Gehalt Uberein, die 44 % betragt.
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Abb. 6-2: Gewichtsabnahme von synthetischem MAP als Funktion der Trocknungs-
temperatur; Mittelwerte aus jeweils drei Einzelproben (Spatzier, 2012)
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Als Zusammensetzung des thermisch veranderten MAP vermutet Spatzier (2012) auf der
Basis stdchiometrischer Betrachtungen neben einem Restanteil von ca. 50 % MAP die
beiden Verbindungen MgHPO, x 3 H,O (Newberyit) sowie MgHPO, x H,O (amorphes
Salz). Bei einer weiteren Temperaturerhéhung sind jedoch auch sie nicht stabil, wie die
Gluhverluste von im Mittel 20,4 % andeuten. Diese Zusammenhange sind bei einer MAP-
Gewinnung zum Zwecke der Weiterverwendung unbedingt zu beachten, d.h. die
MAP-Kristalle dirfen nur bei Temperaturen von maximal 50 °C getrocknet werden.

Zur Uberpriifung der Frage, ob das im Biertreber-Prozesswasser enthaltene Phosphat
vollstandig abgetrennt werden kann, wurde eine weitere Versuchsreihe durchgefuhrt, bei
der gleichzeitig mit der Natronlaugedosierung die Zugabe von Magnesiumoxid (MgO) er-
folgte. Die Zugabemenge wurde Uberstdchiometrisch gewahlt, so dass im Prozesswasser
insgesamt 40,6 mmol/l an Magnesium vorlagen. Die Konzentrationen an Phosphat und
Ammonium sowie die Menge an abfiltrierbaren Stoffen sind in Abhangigkeit vom ein-
gestellten pH-Wert in Abbildung 6-3 wiedergegeben.
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Abb. 6-3: Verlauf der Phosphat- und Ammoniumkonzentration sowie der gebildeten
Feststoffe (AFS) in Prozesswasser nach pH-Anhebung und Zugabe von Mag-
nesiumoxid, Einsatzstoff Biertreber

Bei dieser Versuchsreihe verringert sich der Phosphatgehalt bereits bei pH = 7 um Uber
95 %, und auch bei den anderen pH-Werten sind die Restkonzentrationen vergleichbar
niedrig. Die molaren Konzentrationen von Phosphat und Ammonium nehmen, mit Aus-
nahme des ersten Wertes, bei dem es sich um einen Messfehler handeln kann, in der
gleichen Groéfienordnung ab. Dies erlaubt die Folgerung, dass es sich bei den gebildeten
Feststoffen Uberwiegend um MAP handelt. Die AFS-Werte liegen im Mittel bei 4.540 mgl/l,
wahrend der erwartete Wert bei Vorliegen von unzersetztem MAP 7.360 mg/l betragt.
Damit entspricht auch hier die Differenz von 38 % gréfienordungsmaRig dem von Spatzier
(2012) gefundenen Wert.

Die beschriebenen Untersuchungen erfolgten parallel zu der ersten Versuchsreihe zum
anaeroben Abbau am Hochschulstandort Detmold. Da nicht damit gerechnet worden war,
dass Biertreber-Prozesswasser nennenswerte Gehalte an Magnesium aufweisen kdnnte,
wurde hierfur nicht vorbehandeltes Prozesswasser verwendet, bei dem es zur Bildung von
MAP in der Vorlage der Anaerobreaktoren kam (siehe Kapitel 3). Um dies zu verhindern,
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sollte ein Prozesswasser wie das aus der Carbonisierung von Biertreber bereits vor dem
anaeroben Abbau einer MAP-Fallung unterzogen werden.

Hierzu wurde zum Abschluss der Anaerobversuche noch einmal eine Menge von rund
50 | an Biertreber-Prozesswasser bereitgestellt, das folgende Konzentrationen aufwies:
Ccsg = 76.700 mg/l, Cnuan = 1.020 mg/l und Cposp = 1.220 mg/l. Es wurde eine Menge
von Cyg = 960 mg/l zugegeben und der pH-Wert auf 7 angehoben. Das stochiometrische
Verhaltnis der Reaktionspartner betrug in etwa 1,4 : 1,9 : 1,0. Der damit erreichte Rest-
gehalt an Phosphat betrug 38 mg/l, d.h. rund 97 % des Phosphors konnten abgetrennt
werden. Der Ammoniumgehalt ging auf ca. 400 mg/l zurtick, d.h. auch von diesem Nahr-
stoff konnten rund 60 % gewonnen werden.

Als besonders positiv ist anzumerken, dass der hohe Wirkungsgrad flr die Phosphor-
rickgewinnung schon bei einem pH-Wert von 7 erreicht wird. Der optimale pH-Bereich fur
die MAP-Bildung liegt namlich bei pH =9 - 9,5 und wirde somit die Zugabe einer deutlich
grélkeren Menge an Natronlauge fir die pH-Anhebung erfordern.

Wie Abbildung 6-4 veranschaulicht, ist der gebildete Feststoff allerdings nicht homogen.
Offensichtlich kam es hier parallel zur Ausfallung organischer Komponenten, die aller-
dings nicht weiter quantifiziert wurde. Ahnliche Beobachtungen werden von der MAP-
Gewinnung in Berlin berichtet, wo die Trockensubstanz einen organischen Anteil von ca.
20 % aufweist (BWB, 2009).

Abb. 6-4: Fallungsprodukte bei der Vorbehandlung von Biertreber-Prozesswasser durch
pH-Anhebung und Zugabe von Magnesiumoxid: MAP als helles Salz (links),
MAP mit organischen Anteilen (Mitte), eine kleine Menge zdhen organischen
Materials (rechts)

6.3 Abtrennung von Ammonium-Stickstoff durch Desorption

Am Beispiel des Prozesswassers aus der Carbonisierung von Speiseresten, das niedrige
Phosphor-, aber hohe Stickstoffgehalte aufweist, wurde die Methode der Ammoniak-
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strippung nach pH-Anhebung mit nachfolgender Absorption in Saure experimentell unter-
sucht. Da der Stickstoff im unbehandelten Prozesswasser Uberwiegend in organisch
gebundener Form vorliegt (siehe Tabelle 2-3), sollte die Rickgewinnung aus dem Ablauf
der Anaerobstufe erfolgen. Durch die anaerobe Behandlung wird der Stickstoffanteil aus
den abgebauten organischen Stoffen in Ammonium umgewandelt, wodurch sich der
urspringliche Ammoniumgehalt noch erhoht.

Aufgrund der Lage des Dissoziationsgleichgewichtes von Ammonium/Ammoniak kann
eine nennenswerte Ammoniakdesorption nur im alkalischen Bereich durchgefihrt werden.
Bei einer Temperatur von 20 °C liegt der pK-Wert bei 10,1 (Rautenbach et al., 1994), d.h.
der pH-Wert muss auf Werte > 10,1 angehoben werden, um eine effiziente Desorption zu
erlauben. Darlber hinaus ist das Verteilungsgleichgewicht fiir Ammoniak zwischen Gas
und Wasser fir eine Desorption unglinstig, wie der Henry-Koeffizient von 0,49 bar (bei
20 °C) als stoffspezifischer Parameter anzeigt (Montgomery, 2005). Deshalb sind grof3e
Gasmengen notwendig, um die auszustrippende Ammoniakmenge aufzunehmen.

Als Strippgas wird i. d. R. Luft verwendet. In einer kontinuierlich betriebenen technischen
Anlage ware bei einer Gegenstromflihrung von Luft- und Wasserstrom eine Luftmenge
von mindestens 2410 m® Luft je m®> Wasser erforderlich, um einen Wirkungsgrad von 95%
zu erreichen. In einer Gleichstromanlage lage der theoretische Luftbedarf flr den gleichen
Wirkungsgrad bei (iber 48.000 m* Luft je m®> Wasser. Fiir eine Ammoniakdesorption ist
also nur der Gegenstrombetrieb ein praktikables Verfahren.

Die Absorption des Ammoniaks kann in jeder Saure ausreichender Starke erfolgen. Im
praktischen Betrieb wird hierfur Schwefelsdure verwendet; fur das darin gebildete Salz
Ammoniumsulfat gibt es in der Dingemittelindustrie Verwertungsmadglichkeiten (Sacke-
witz und Maier, 1999).

Die verfugbaren Prozesswassermengen in dieser Untersuchung waren jedoch zu gering,
um eine kontinuierliche Ammoniakdesorption durchzufiihren. Daher wurde eine Versuchs-
apparatur im Labormalistab aufgebaut, die aus einem Rundkolben von 2 | Inhalt als
Vorlage und zwei hintereinander geschalteten Waschflaschen von je 500 ml Inhalt sowie
einer Gasuhr bestand. Die Waschflaschen waren mit 0,2 | bzw. 0,1 | an 0,1 molarer
Schwefelsaure gefullt.

In den Rundkolben wurden 0,7 | des anaerob behandelten Prozesswassers gegeben,
dessen pH-Wert durch Zugabe von NaOH auf 10,4 angehoben worden war, und dort tUber
eine Fritte mit einem Stickstoffstrom (1 I/min) feinblasig beaufschlagt. Bei diesem pH-Wert
liegen > 90 % des Ammoniums als Ammoniak vor. Der Gasstrom wurde dann zur Absorp-
tion des ausgestrippten Ammoniaks durch die beiden Waschflaschen geleitet. Nach dem
Durchsatz bestimmter Gasmengen wurden Proben aus dem Rundkolben und den Wasch-
flaschen genommen und darin die Ammoniumkonzentrationen gemessen. Es zeigte sich,
dass die Ammoniakabsorption bereits in der ersten Waschflasche quantitativ ablief.

In Abbildung 6-5 ist der Verlauf der Ammoniumkonzentration im Rundkolben fir zwei
Versuche als Funktion des spezifischen Gasdurchsatzes dargestellt. Wie aufgrund der
Gleichgewichtslage zu erwarten ist, nimmt sie nur langsam ab, und erst bei einer Gas-
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menge von ca. 3.000 | Gas je | Wasser wird ein Wirkungsgrad von Uber 70 % erreicht. Bei
einem spezifischen Gasdurchsatz von 5.000 I/l betragt der Wirkungsgrad dann rund 88 %.

Die Randbedingungen bei diesem Versuchsaufbau sind mit dem Betrieb einer kontinuier-
lichen Strippanlage nicht zu vergleichen, deshalb ist der ermittelte Zusammenhang
zwischen dem spezifischen Gasdurchsatz und dem Wirkungsgrad nicht Ubertragbar. Die
Versuche sollten aber demonstrieren, dass eine Ammoniakdesorption auch aus HTC-
Prozesswasser nach einer anaeroben Vorbehandlung erfolgreich durchgefuhrt werden
kann. Die Berechnung der daflr erforderlichen Anlagendimensionen und die Optimierung
der Betriebsbedingungen kann mit den fur Gasaustauschprozesse entwickelten Methoden
vorgenommen werden.
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Abb. 6-5: Verlauf der Ammoniumkonzentration in anaerob behandeltem Prozesswasser
(Einsatzstoff Speisereste) nach Strippung mit N, bei 20 °C.

6.4 Folgerungen

1. Fir die Nahrstoffrickgewinnung aus einem Prozesswasser, das sowohl Ammonium-
Stickstoff als auch Phosphat enthalt, ist eine MAP-Kristallisation ein einfaches und
praktikables Verfahren, bei dem ggf. nur ein Magnesiumsalz zugegeben werden
muss. Ungewdhnlich ist die Bildung von MAP bereits bei einem pH-Wert von 7,0.

2. Bei einem Prozesswasser, das lediglich Ammonium-Stickstoff in nennenswerten
Mengen enthalt, kann die Ammoniakstrippung nach pH-Anhebung mit nachfolgender
Ammoniakabsorption in Betracht gezogen werden.

3. Die Zusammensetzung der Prozesswasser hinsichtlich der Nahrstoffe ist stark vom
Einsatzstoff abhangig. Die Riickgewinnungsoptionen und -strategien missen daher in
jedem Einzelfall gesondert festgelegt werden.
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7 Stoff- und Energiebilanz der Verfahrenskombination

71 Voraussetzungen und Festlegung der Prozessparameter

In diesem Kapitel sollen Stoff- und Energiebilanzen fir die drei untersuchten Prozess-
wasser dargestellt werden, um die Beitrage der verschiedenen Stufen zur Elimination der
Kohlenstoffverbindungen und den dafur erforderlichen Energieeinsatz zu illustrieren
(Jaffke, 2013). Grundlage sind das in Abbildung 7-1 wiedergegebene Prozessschema und
die zuvor beschriebenen Projektergebnisse. Als Eingangsdaten fir die unbehandelten
HTC-Prozesswasser wurden die in Tabelle 7-1 aufgefihrten CSB- und TOC-Werte
verwendet.

Zulauf : Ablauf
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Festbett- i Belebungs-
Reaktor ! Becken
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1
i
|
1
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Anaerobe Aerobe Adsaorption an
Behandlung Behandlung Aktivikohle

Abb. 7-1:  FlieRbild des dreistufigen Behandlungsverfahrens fir HTC-Prozesswasser

Tab. 7-1: CSB- und TOC-Konzentrationen in den HTC-Prozesswassern als Grundlage
fur die Bilanzierung der einzelnen Verfahrensstufen

Einsatzstoff CSB TOC CSB/TOC
[mg/1] [mg/1] -
Biertreber 49.700 18.770 2,65
Ribenschnitzel 39.700 15.920 2,49
Speisereste 72.200 27.210 2,65

Fur die Menge des anfallenden Prozesswassers lagen keine expliziten Messwerte vor.
Deshalb wurden hierfir zunachst Uberschlagig die Wiederfindungsraten des Wassers
zugrunde gelegt, in denen neben dem Prozesswasser auch die Feuchte der Kohle und
das anfallende Kondensat berlicksichtigt werden (Ramke et al., 2010a). Von diesen
Wassermengen wurde noch ein verbleibender Restwassergehalt in der HTC-Biokohle
subtrahiert. Die Ergebnisse sind in Tabelle 7-2 aufgeflihrt.
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Tab. 7-2: Wassergehalt der Einsatzstoffe und spezifischer Prozesswasseranfall

Einsatzstoff TS-Gehalt TS-Gehalt im  Wiederfindungsrate Spezifischer
der OS Reaktor des Wassers PW-Anfall
[%] [%] [%] [I’lkg OS-Input]
Biertreber 18 14 97 1,05
Rlbenschnitzel 89 15 103 5,10
Speisereste 8 8 96 0,89

OS - Originalsubstanz, PW - Prozesswasser

An dieser Stelle ist anzumerken, dass die eingesetzten Riibenschnitzel vorgetrocknet
waren. Wegen ihres hohen TS-Gehalts muss vergleichsweise viel Wasser zugegeben
werden (vergleiche Tabelle 2-1), so dass eine hohe spezifische Prozesswassermenge
anfallt. Wiederfindungsraten des Wassers von uber 100 % lassen sich darauf zurtck-
fuhren, dass bei der Hydrothermalen Carbonisierung durch chemische Reaktionen auch
Wasser aus organischen Substanzen abgespalten wird (Ramke et al., 2010a).

Fur die anaerobe Behandlungsstufe wurden die in Tabelle 7-3 aufgefiihrten Werte der
Raumbelastungen und CSB-Eliminationsleistungen vorausgesetzt. Die TOC-Eliminations-
leistungen resultieren aus Messwerten fir Zu- und Ablaufproben; sie werden flir die nach-
folgende Bilanzierung der Kohlenstoffelimination bendtigt. Die Frage der maximalen
Konzentrationen in der Anaerobstufe spielt fur die Bilanzierung keine Rolle, da hierfur nur
die Frachten betrachtet werden.

Tab. 7-3: Betriebsparameter der Anaerobstufe als Grundlage fur die Bilanzierung

Einsatzstoff Raumbelastung CSB-Elimination TOC-Elimination
[kg CSB/(m’-d)] [%] [%]
Biertreber 3,40 79,8 83,9
Rubenschnitzel 3,26 70,3 64,0
Speisereste 4,49 85,5 87,6

Die in Tabelle 7-4 angegebenen Werte fir die spezifische Biogasproduktion sowie die
Biogaszusammensetzung wurden aus den Messwerten Uber den gesamten Versuchszeit-
raum abgeleitet. Fir die Energiebilanzierung wurde der Brennwert von CH4 zu 9,97 kWh
pro my® angenommen.

Tab. 7-4: Spezifische Biogasproduktion und -zusammensetzung als Grundlage fir die

Bilanzierung
Einsatzstoff Spezifische Biogas- CHj-Anteil COo-Anteil
produktion
[my® Gas/kg CSBaim] [%] [%]
Biertreber 0,073 80,3 19,7
Rubenschnitzel 0,302 72,4 27,5

Speisereste 0,371 69,2 30,8
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Analog zur anaeroben Stufe wurde auch fur die aerobe Stufe eine optimale Raum-
belastung flr jedes Prozesswasser festgelegt. Die hierbei erzielten CSB- und TOC-
Eliminationsleistungen wurden dann als maligeblich fir die weitere Bilanzierung voraus-
gesetzt. Die jeweiligen Parameterwerte sind in Tabelle 7-5 aufgefiihrt.

Tab. 7-5: Betriebsparameter der Aerobstufe als Grundlage fur die Bilanzierung

Einsatzstoff Raum- CSB/TOC CSB- TOC- CSB/TOC
belastung Zulauf Elimination Elimination Ablauf
[kg CSB/(m™d)] [] [%] [%] [
Biertreber 0,65 3,33 58,5 53,9 3,00
Rlbenschnitzel 0,41 2,06 49,8 54,8 2,28
Speisereste 0,70 3,10 70,0 63,3 2,53

In den Untersuchungen im Labormalstab wurde weder bei der anaeroben noch bei der
aeroben Behandlung ein Zuwachs von Biomasse festgestellt. Fiir die Ubertragung in den
technischen MaRstab wurde jedoch fiir die aerobe Stufe die Produktion von Uberschuss-
schlamm berlcksichtigt Hierzu wurde die Menge an abfiltrierbaren Stoffen (AFS) im
Ablauf der Aerobstufe stichprobenartig bestimmt und der Mittelwert von 32 mg/l der
Menge an Uberschussschlamm gleichgesetzt. Fir die Kohlenstoffbilanz wurde weiterhin
angenommen, dass dabei mit 1 g TS genau 1 g CSB aus dem System entfernt werden.

Durch die Entnahme von Uberschussschlamm in einer technischen Anlage wird es zu
geringeren CSB-Werten im Ablauf der aeroben Stufe kommen, als sie in dieser Unter-
suchung gemessen worden sind. Fur die Bilanzierung wurden daher theoretische Ablauf-
konzentrationen aus der Nachklarung ermittelt, indem die CSB-Frachten, die nach
Subtraktion des im Uberschussschlamm enthaltenen CSB-Anteils verbleiben, durch die
jeweiligen Prozesswassermengen dividiert wurden.

Fir die Dimensionierung der Aktivkohle-Stufe wurde von einer DOC-Elimination von 90 %
und den in Tabelle 5-5 angegebenen mittleren Beladungswerten q ausgegangen. Aus den
Beladungswerten kann die notwendige Menge an Aktivkohle bestimmt werden.

Fur das Verhaltnis zwischen den Parametern TOC und DOC im Zulauf zur Adsorptions-
stufe lagen nur Messwerte fir den Einsatzstoff Speisereste vor. Die Differenz, also der
partikulare, nicht geloste Anteil des TOC, wird in einer technischen Anlage durch Filtration
in der Aktivkohleschittung oder in einem vorgeschalteten Kiesfilter entfernt und erfordert
somit keine zusatzliche Adsorptionskapazitat. Das mittlere Verhaltnis aus zwei TOC- bzw.
DOC-Messungen wurde auf die beiden anderen Einsatzstoffe ibertragen, da beobachtet
worden war, dass dort bei der Filtration des Prozesswassers ahnliche Anteile im Filter
zuruckblieben.
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7.2 Kohlenstoffbilanz

Die Elimination von organischen Kohlenstoffverbindungen ist die wichtigste Aufgabe bei
der Behandlung von HTC-Prozesswassern. Daher sollen in diesem Abschnitt Kohlenstoff-
bilanzen fir alle drei Einsatzstoffe erstellt werden. Als Ausgangspunkt wird die Carboni-
sierung von jeweils 5 t Originalsubstanz pro Tag gewabhit.

Zunachst wird die Kohlenstoffbilanz fiir den Carbonisierungsprozess selbst betrachtet. In
Tabelle 7-6 ist fur jeden Einsatzstoff der Kohlenstoffverbleib in der festen, flissigen und
gasférmigen Phase dargestellt. Anzumerken ist, dass die hier ermittelten Frachten bis zu
10 % von den Frachtwerten abweichen, die bei der folgenden Bilanzierung der Prozess-
wasserbehandlung (siehe Tabelle 7-7) vorausgesetzt wurden. Grund dafir ist die stark
von der Prozessflihrung bei der Carbonisierung abhangige Verteilung des Kohlenstoffs
und daraus resultierende Unterschiede in der Konzentration des Prozesswassers.

Zwischen den Einsatzstoffen gibt es einen charakteristischen Unterschied bezlglich des
Kohlenstoffverbleibs. Wahrend der Ertrag an Biokohle bei Biertreber und Rubenschnitzeln
bei gut 70 % der Einsatzmenge an Kohlenstoff liegt und sich rund 22 % im Prozesswasser
wiederfinden, ist der Ertrag bei den Speiseresten mit 34 % sehr viel geringer, bei denen
rund 60 % des Kohlenstoffs in das Prozesswasser Ubergehen. Als Hauptursachen hierfr
werden von Blohse (2013) der niedrige TS-Gehalt im Carbonisierungsreaktor und die
stoffliche Zusammensetzung der Speisereste, insbesondere ihr relativ hoher Protein-
gehalt, angefuhrt.

Tab. 7-6:  Kohlenstoffverteilung im Carbonisierungsprozess (Blohse, 2013)

Einsatzstoff Input OS Input TS C-Input C-Output C-Output C-Output
Biokohle  Prozesswasser Gasphase
[t/d] [t/d] [kag/d] [kg/d] [kag/d] [kg/d]
Biertreber 5,0 0,90 432 306,7 95,0 30,2
Ribenschnitzel 5,0 4,45 1.914 1358,6 421,0 133,9
Speisereste 5,0 0,40 186 63,2 111,6 11,2

OS - Originalsubstanz

In der Anaerobstufe wird organischer Kohlenstoff in Biogas umgewandelt. Bei allen drei
untersuchten Prozesswassern hat es beim Anaerob-Reaktor jedoch einen Bilanzrest ge-
geben, der auf partikuldre Ausfallungen im Reaktor zuriickgeflihrt wurde. Demzufolge
ergeben sich fir die Anaerobstufe die in Tabelle 7-7 aufgefiihrten absoluten und die in
Tabelle 7-8 wiedergegebenen relativen Werte fir den Kohlenstoffverbleib.

Tab. 7-7: Kohlenstoffverbleib in der Anaerobstufe

Einsatzstoff TOC,, C-Anteil im C-Anteil im Partikulare C- TOCy
Methan Kohlendioxid Ausfallung
[kg C/d] [kg C/d] [kg C/d] [kg C/d] [kg C/d]
Biertreber 98,86 6,55 1,60 74,81 15,90
Ribenschnitzel 406,03 83,47 31,73 144,78 146,06

Speisereste 120,60 37,62 16,77 51,28 14,92
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Tab. 7-8: Relative Kohlenstofffrachten in der Anaerobstufe (gerundet)

Einsatzstoff TOC,, C-Anteil im C-Anteil im Partikulare C- TOC,
Methan Kohlendioxid Ausfallung
[%] [%] [%] [%] [%]
Biertreber 100 7 2 76 16
Rubenschnitzel 100 21 8 36 36
Speisereste 100 31 14 43 12

In der aeroben Behandlungsstufe werden Kohlenstoffverbindungen durch die Mikro-
organismen im Belebungsbecken zu Kohlendioxid abgebaut. Ein geringer Teil wird Uber
den Baustoffwechsel in neue Biomasse umgewandelt und mit dem Uberschussschlamm
(US) aus dem System entfernt. Fiir die aerobe Reinigungsstufe ergeben sich die in den
Tabellen 7-9 und 7-10 wiedergegebenen Werte flr den Kohlenstoffverbleib.

Tab. 7-9: Kohlenstoffverbleib in der Aerobstufe

Einsatzstoff TOC,, C-Anteil im Koh- TOC im US TOC,,
lendioxid
[kg C/d] [kg C/d] [kg C/d] [kg C/d]
Biertreber 15,90 8,58 0,17 7,16
Ribenschnitzel 146,06 80,10 1,54 64,41
Speisereste 14,92 9,44 0,18 5,30

Tab. 7-10: Relative Kohlenstofffrachten in der Aerobstufe (gerundet)

Einsatzstoff TOC,, C-Anteil im TOC im US TOC,
Kohlendioxid
[%] [%] [%] [%]
Biertreber 16 9 <1 7
Ribenschnitzel 36 20 <1 16
Speisereste 12 8 <1 4

Die Kohlenstoffverbindungen im Zulauf zu den Aktivkohleadsorbern unterteilen sich in den
geldésten Kohlenstoff (DOC) und den partikularen Kohlenstoff. Letzterer wird durch Filtra-
tion in der Aktivkohleschittung oder in einem vorgeschalteten Kiesfilter entfernt. In der
folgenden Tab. 7-11 ist der Verbleib des organischen Kohlenstoffs in der Adsorptionsstufe
dargestellt. Tabelle 7-12 zeigt relativen Kohlenstofffrachten in dieser Stufe.
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Tab. 7-11: Kohlenstoffverbleib in der Adsorptionsstufe

Einsatzstoff TOC,, Partikularer DOC,, Adsorbierter DOC,p
Kohlenstoff DOC
[kg C/d] [kg C/d] [kg C/d] [kg C/d] [kg C/d]
Biertreber 7,16 1,02 6,13 5,52 0,61
Rlbenschnitzel 64,41 9,19 55,22 49,70 5,52
Speisereste 5,30 0,76 4,55 4,09 0,46

Tab. 7-12: Relative Kohlenstofffrachten in der Adsorptionsstufe (gerundet)

Einsatzstoff TOC,, Partikularer DOC,, Adsorbierter DOC,,
Kohlenstoff DOC
[%] [%] [%] [%] [%]
Biertreber 7,2 1,0 6,2 5,6 0,6
Rlbenschnitzel 15,9 2,3 13,6 12,2 1,4
Speisereste 4.4 0,6 3,8 3,4 0,4

In den Abbildungen 7-2 bis 7-4 wird fir jeden Einsatzstoff der Verbleib des organischen
Kohlenstoffs wahrend der Prozesswasserbehandlung veranschaulicht.

301

Aerobe

Behandlung Adsorption an Aktivkohle

Anaerobe Behandlung

Abb. 7-2: Kohlenstoffverbleib bei der Behandlung von HTC-Prozesswasser, Einsatz-
stoff: Biertreber
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Abb. 7-4: Kohlenstoffverbleib bei der Behandlung von HTC-Prozesswasser, Einsatz-

stoff: Speisereste
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Es wird deutlich, dass die anaerobe Stufe bei allen Einsatzstoffen den gréfiten Teil der
Eliminationsleistung erbringt. Dies veranschaulichen auch noch einmal die in Tabelle 7-13
aufgeflihrten Anteile der einzelnen Stufen an der Gesamtelimination der Kohlenstoff-
verbindungen. Unbefriedigend ist jedoch, dass insbesondere das Prozesswasser fiir den
Einsatzstoff Biertreber hier nur zu einem geringen Teil in Methan umgewandelt werden
konnte. Bei den beiden anderen Einsatzstoffen ist der Biogasertrag zwar hdher, er liegt
aber immer noch klar unter den theoretisch méglichen Werten.

Tab. 7-13: Anteile der einzelnen Stufen an der gesamten TOC-Elimination

Einsatzstoff Anaerobstufe Aerobstufe Aktivkohlestufe Gesamtelimination
[%] [%] [%] [%]
Biertreber 83,9 8,8 6,6 99,4
Rubenschnitzel 64,0 20,1 14,5 98,6
Speisereste 87,6 8,0 4,0 99,6

7.3 GroRe und Energiebedarf der einzelnen Stufen

Anlagengroflen

Auf der Grundlage der ermittelten Raumbelastungen wurden die Behalter-/ Beckengrof3en
fur die beiden biologischen Behandlungsstufen Uberschlagig aus den taglichen Zulauf-
frachten errechnet. Die Ergebnisse fur die anaerobe Behandlung sind in Tabelle 7-14 und
die fur die aerobe Stufe in Tabelle 7-15 aufgefuhrt. Sie zeigen, dass die biologischen
Abbauvorgange sehr langsam verlaufen, denn die HRT-Werte betragen 12-16 Tage fir
den anaeroben Reaktor und 15-29 Tage fiir die aerobe Stufe.

Tab. 7-14: Erforderliche Volumina des Anaerobreaktors

Einsatzstoff Prozesswasser- Zulauffracht Raumbelastung Behaltervolumen
strom anaerob (gerundet)
[m3/d] [kg CSB/d] [kg CSB/(m?3-d)] [m?3]
Biertreber 5,27 261,8 3,40 77
Ribenschnitzel 25,50 1.012,4 3,26 311
Speisereste 443 320,0 4,49 71

Tab. 7-15: Erforderliche Volumina der aeroben Belebung

Einsatzstoff Prozesswasser- Zulauffracht Raumbelastung Behaltergrofle
strom aerob (gerundet)
[m3/d] [kg CSB/d] [kg CSB/(m3-d)] [m3]

Biertreber 5,27 52,9 0,65 81

Ribenschnitzel 25,50 300,4 0,41 733

Speisereste 4,43 46,3 0,70 66
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Aktivkohlebedarf

Fir die abschlieRende Reinigung des Prozesswassers mit Aktivkohle wurden aus den
spezifischen DOC-Beladungen und den zu eliminierenden DOC-Frachten die in Tabelle
7-16 aufgefuhrten Bedarfszahlen fur Aktivkohle berechnet.

Tab. 7-16: Taglicher Aktivkohlebedarf in der Adsorptionsstufe

Einsatzstoff Adsorbierte Spezifische Aktivkohle-
DOC-Fracht DOC-Beladung Bedarf
[kg DOC/] [g DOC/kg AK] [kg AK/d]
Biertreber 5,52 21 26,2
Rubenschnitzel 49,70 158 314,6
Speisereste 4,09 191 21,4

Energiebedarf

Bei der anaeroben Prozesswasserbehandlung wird Energie im Wesentlichen in Form von
Warme fiir die Temperaturerhaltung im Reaktor benétigt. Im Labor wurde der Reaktor bei
mesophilen Verhaltnissen (mittlere Temperatur von 37 °C) betrieben. Allerdings fallt das
Prozesswasser in der Carbonisierung mit einer hdheren Temperatur an, als sie fir die
anaerobe Behandlung bendétigt wird. Das Wasser muss deshalb abgekihlt werden, bevor
es dem Festbett-Reaktor zugefuhrt werden kann, so dass bei einer technischen Anlage
die Abwarme ggf. noch nutzbar gemacht werden kann. Einen zusatzlichen Energiebedarf
verursachen die Férderpumpen, die sich aber mit Strom aus der Verwertung des Bio-
gases in einem Blockheizkraftwerk (BHKW) versorgen lieRen. Ein Netto-Energiebedarf
der anaeroben Stufe wird deshalb in dieser Bilanzierung nicht berucksichtigt.

Bei der aeroben Nachbehandlung des Prozesswassers wird Energie hauptsachlich fur die
Bellftung im Belebungsbecken bendtigt. Fir die Uberschlagige Bemessung des Energie-
bedarfs der aeroben Stufe wurde auf Werte der kommunalen Abwasserreinigung zuruck-
gegriffen. Auf den BSBs bezogen werden dort rund 40 kWh pro Einwohner und Jahr be-
noétigt (Umweltbundesamt, 2009). Ausgehend von 60 g BSBs pro Einwohner und Tag er-
gibt sich ein spezifischer Energieverbrauch von rund 1,83 kWh pro kg BSBs (bei 100 %
Elimination). Da HTC-Prozesswasser jedoch deutlich schwerer abbaubare Verbindungen
enthalt als kommunales Abwasser, wurde Uber den BSB,, im Zulauf der aeroben Stufe
der in Tabelle 7-17 aufgeflihrte Energiebedarf abgeschatzt.

Tab. 7-17: Energiebedarf der aeroben Belebung

Einsatzstoff Prozesswasser- BSBj;-Konzentration BSByg-Fracht Energiebedarf
strom
[m3/d] [mg/l] [kg BSBs/d] [kWh/d]
Biertreber 5,27 3.860 20,3 37,1
Ribenschnitzel 25,50 1.830 46,7 85,5

Speisereste 443 3.450 15,3 28,0
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7.4 Energiebilanz

In diesem Abschnitt soll abgeschatzt werden, inwieweit der Energiegehalt der im Prozess-
wasser vorliegenden Kohlenstoffverbindungen genutzt werden kann und ob es einen
Netto-Energiebedarf bei der Prozesswasserbehandlung gibt. Dazu sind in Tabelle 7-18
zusatzlich zum Gasanfall in der anaeroben Behandlungsstufe die damit verbundenen
Energieertrage aufgeflihrt. Fir die aus dem Biogas gewinnbare elektrische Energie wurde
ein elektrischer Wirkungsgrad von 40 % bei Einsatz eines BHKW angenommen. Die Ab-
schatzung zeigt, dass der Energiebedarf der Aerobstufe nur einen Bruchteil der gewinn-
baren elektrischen Energie ausmacht. Dies gilt insbesondere, wenn es gelingt, einen
Grolteil der organischen Substanzen in der Anaerobstufe in Biogas umzuwandein.

Tab. 7-18: Bilanzierung von Ertrag und Bedarf an elektrischer Energie bei der
Prozesswasserbehandlung

Einsatzstoff Gasanfall ~ CH,-Anteil  Energie- Energie- Energie- Energie-
in der An- ertrag ertrag bedarf der tber-
aerobstufe gesamt elektrisch Aerob- schuss

stufe
[my/d] ] [kWhid]  [kWhe/d]  [kWhe/d]  [kWhe/d]

Biertreber 15,2 0,803 122 48,8 37,1 11,7

Ribenschnitzel 215,3 0,724 1.554 621,8 85,5 536,3

Speisereste 101,6 0,692 701 280,3 28,0 252,3

In Tabelle 7-19 ist abschlieRend wiedergegeben, welcher Anteil der Energie, die in den
Einsatzstoffen bei der Hydrothermalen Carbonisierung enthalten ist, in das Prozess-
wasser Ubergeht und damit fur das HTC-Produkt Biokohle verloren ist, und wie sich sein
weiterer Verbleib darstellen lasst. Bei dieser Abschatzung wurde der Brennwert von
reinem Kohlenstoff von 34.000 kJ/kg verwendet, um den organischen Inhaltsstoffen einen
theoretischen Energiewert zuordnen zu kénnen. Die erhaltenen Zahlen sind allerdings nur
als Anhaltswerte zu verstehen, aber es lagen keine Messungen vor, aus denen sich
genauere Werte hatten ableiten lassen.

Mit den berechneten Energiewerten kdnnen die Energieertrage bei der Verwertung des
Biogases verglichen werden. Die in Tabelle 7-19 angegebenen Wiedergewinnungsraten
zeigen, welche Anteile der dem HTC-Prozess verlorengegangenen Energie durch die
anaerobe Behandlung in dieser Untersuchung zurlickgewonnen werden konnten.

Tab. 7-19: Energieverbleib bei der Prozesswasserbehandlung

Einsatzstoff C-Input C-Anteil im Energie im Energie- Wieder-
PW PW ertrag gewinnungs-
rate
[kg/d] [ [kWh/d] [kWh/d] [%]
Biertreber 432 0,22 898 122 13,6
Ribenschnitzel 1.914 0,22 3.977 1.554 39,1

Speisereste 186 0,60 1054 701 66,5
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Es muss jedoch betont werden, dass es sich hierbei nur um eine grobe Abschatzung
handelt, da eine Reihe von Eingangsdaten, wie z.B. die Verteilung des Kohlenstoffs bei
der Carbonisierung, relativ stark schwanken kann. Trotzdem wird deutlich, dass in der
anaeroben Behandlungsstufe nennenswerte Anteile des ,Energiegehalts” der Prozess-
wasser, die bei einer besseren Biogasausbeute sogar noch erheblich héher waéren,
verwertet werden kdnnen.

Mit den folgenden Abbildungen 7-5 bis 7-7 soll der Verbleib der Energie aus den Einsatz-
stoffen veranschaulicht werden. Das Verhdltnis der Energiegehalte von Biokohle,
Prozesswasser und Prozessgas wurde vereinfacht dem Verhaltnis der jeweiligen
C-Gehalte gleichgesetzt. Aus Platzgriinden wurde der Pfeil fir die Biokohle nicht mal3-
stablich dargestellt; die prozentuale Aufteilung ist aber an den Pfeilen aufgetragen.

Die Energiegehalte der als partikuldre Kohlenstoffverbindungen anfallenden Reststoffe
(Schlamme) bei der Behandlung werden hier nicht weiter betrachtet. Sie kénnten aber in
einer Verbrennungsanlage thermisch verwertet werden. Der aerobe Abbau organischer
Substanzen macht energetisch betrachtet nur einen kleinen Teil der Stoffumsetzungen
aus, deshalb kann er auch mit Hilfe der im BHKW erzeugten elektrischen Energie durch-
gefuhrt werden. Damit sind der restliche Teil der elektrischen Energie und die gewonnene
thermische Energie anderweitig nutzbar. Auch die an der Aktivkohle adsorbierten Stoffe
werden bei der Reaktivierung der Kohle thermisch verwertet.
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Abb. 7-5:  Verbleib der im Einsatzstoff enthaltenen Energie bei der Carbonisierung und
der weiteren Behandlung des Prozesswassers, Einsatzstoff: Biertreber
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Abb. 7-6: Verbleib der im Einsatzstoff enthaltenen Energie bei der Carbonisierung und
der weiteren Behandlung des Prozesswassers, Einsatzstoff: Ribenschnitzel
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Abb. 7-7:  Verbleib der im Einsatzstoff enthaltenen Energie bei der Carbonisierung und
der weiteren Behandlung des Prozesswassers, Einsatzstoff: Speisereste
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7.5 Betriebskosten der Adsorptionsstufe

Fur das dreistufige Behandlungskonzept fallen auf3er Energiekosten, die aber Uber die
Verwertung des Biogases gedeckt werden kdnnen, vor allem Kosten fur den Austausch
der beladenen Aktivkohle an. Mit spezifischen Kosten von 1,50 €/kg ergeben sich hierfur
die in Tabelle 7-20 angegebenen Kosten pro Tag.

Tab. 7-20: Kosten fir den Austausch beladener Aktivkohle

Einsatzstoff AK-Bedarf Materialkosten AK Kosten der AK
[kg AK/d] [€/ka] [€/d]
Biertreber 26,2 1,50 39,30
Ribenschnitzel 314,6 1,50 471,90
Speisereste 21,4 1,50 32,10

AK - Aktivkohle

Wie bereits erwahnt, ist der Ertrag an Biokohle bei der Hydrothermalen Carbonisierung
stark von der Prozessfuhrung im Reaktor abhangig. Nach Blohse (2013) kénnen fur die
untersuchten Einsatzstoffe die in Tabelle 7-21 aufgefiihrten Ausbeuten zugrunde gelegt
werden. Daraus errechnen sich die ebenfalls in dieser Tabelle angegebenen spezifischen
Aktivkohlekosten.

Demnach betragen die Betriebskosten fur die Aktivkohlestufe rund 9-23 €-ct pro kg
produzierte HTC-Biokohle. Bei einer Carbonisierung im technischen Malistab sollte es
aber moglich sein, die Ausbeute an Biokohle zu erhéhen und die Verluste Uber das
Prozesswasser zu verringern, beispielsweise durch die Erhéhung des TS-Gehalts im
Carbonisierungsreaktor (Bléhse, 2013). Wenn dies gelange, wirden sich die spezifischen
Aktivkohlekosten deutlich vermindern lassen.

Tab. 7-21: Spezifische Aktivkohlekosten bei der Prozesswasserbehandlung

Einsatzstoff Ausbeute an Bio-  Ertrag an Biokohle  Kosten der AK Spezifische
kohle Aktivkohlekosten
[kg TS-Biokohle/
kg TS-Input] [kg TS/d] [€/d] [€-ct/kg Biokohle]
Biertreber 0,50 450 39,30 8,7
Rlbenschnitzel 0,50 2.225 471,90 21,2

Speisereste 0,35 140 32,10 22,9
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7.6
1.

Folgerungen

Eine Betrachtung des Kohlenstoffverbleibs bei der Behandlung des Prozesswassers
aus der Carbonisierung von jeweils 5 t Originalsubstanz pro Tag zeigt, dass mehr als
99 % des organischen Kohlenstoffs durch die dreistufige Verfahrenskombination
eliminiert werden kdnnen. Damit lassen sich Ablaufwerte von 100 bis 200 mg/l TOC
erreichen und zuklnftige Grenzwerte fiir eine Prozesswasserreinigung, die aber der-
zeit noch nicht existieren, aller Voraussicht nach einhalten.

Die anaerobe Stufe erbringt bei allen Einsatzstoffen den gréf3ten Teil der gesamten
Eliminationsleistung. In beiden biologischen Stufen zusammen kénnen 84 bis 95 %
der TOC-Zulauffracht eliminiert werden. Dennoch verbleibt ein Anteil nicht-
abbaubarer Verbindungen (refraktarer Substanzen) in Konzentrationen von 1.200 bis
2.500 mg/l TOC, der sich nur durch Adsorption an Aktivkohle entfernen Iasst.

Fir die biologischen Stufen ergeben sich aufgrund der niedrigen Raumbelastungen,
die fUr einen stabilen Betrieb bei der ausschlieRlichen Beaufschlagung mit Prozess-
wasser erforderlich sind, vergleichsweise gro3e Reaktorvolumina mit hydraulischen
Aufenthaltszeiten (HRT) von grélenordnungsmaflig 14 Tagen.

Die Betriebskosten fir die Aktivkohlestufe belaufen sich unter den Bedingungen der
Carbonisierung im kleinen Maf3stab auf rund 9-23 €-ct pro kg produzierte HTC-
Biokohle. Bei hdéheren Ausbeuten, wie sie bei Carbonisierungen im technischen
Mafstab zu erwarten sind, wirden diese Kosten voraussichtlich sinken.

In der anaeroben Stufe kann ein nennenswerter Anteil der in den organischen
Inhaltsstoffen des Prozesswassers enthaltenen Energie verwertet werden. Damit
I&sst sich nicht nur der Energiebedarf der aeroben Stufe decken, sondern auch noch
ein Uberschuss an Energie erzielen.

Die durchgeflhrten Abschatzungen beruhen auf den Ergebnissen der in den Kapiteln
2 bis 6 beschriebenen Untersuchungen. Sie sahen in Bezug auf den Energieertrag
noch erheblich positiver aus, wenn die Biogasausbeute in der anaeroben Stufe in die
GroRenordnung der theoretisch moglichen Werte gesteigert werden kdnnte.
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8 Bewertung und Verbreitung der Ergebnisse

Mit den im Rahmen des Vorhabens erhaltenen Ergebnissen konnten wesentliche Ziele
erreicht werden. Dazu sind vor allem zu zahlen:

¢ Die organischen Stoffe in HTC-Prozesswassern kdnnen mit der vorgeschlagenen
dreistufigen Verfahrenskombination aus anaerobem Abbau, aerober Nach-
reinigung und adsorptiver Schlussbehandlung zu tber 99 % eliminiert werden.
Damit lassen sich zukunftige Grenzwerte aller Voraussicht nach einhalten und die
Belastung der Umwelt bei der technischen Anwendung der Hydrothermalen
Carbonisierung minimieren.

e Die im Prozesswasser enthaltenen, mit Pentan extrahierbaren organischen
Spurenstoffe werden bereits in den beiden biologischen Stufen weitestgehend
entfernt. Die Aktivkohlestufe stellt dann eine weitere Barriere dar, um eine Frei-
setzung nicht abgebauter Substanzen zu verhindern.

e Durch die Gewinnung von Biogas in der anaeroben Stufe und seine Verwertung
wird die Energiebilanz der Prozesswasserbehandlung positiv, d.h. es kann ein
Energieliberschuss erzielt werden.

e Sofern im Prozesswasser Nahrstoffe in hoheren Konzentrationen vorkommen,
kénnen sie auch aus dieser Matrix durch Verfahren wie die MAP-Fallung (bei Vor-
liegen von Ammonium-Stickstoff und Phosphat) bzw. die Ammoniakstrippung (bei
Vorliegen nur von Ammonium-Stickstoff) zurickgewonnen werden.

Einer direkten Umsetzung des Behandlungskonzeptes in den technischen Malstab
stehen jedoch noch einige Fragen entgegen, die in diesem Vorhaben nicht ndher unter-
sucht werden konnten. Dies betrifft in erster Linie die anaerobe biologische Stufe, in der
zwar gute Eliminationsleistungen erreicht werden konnten, ein stabiler anaerober Abbau
von Prozesswasser als Monosubstrat aber nur bei geringen Raumbelastungen von ca.
4 kg CSB/(m*-d) im UASB-Reaktor und ca. 5,5 kg CSB/(m*-d) im Festbettreaktor moglich
war. Des Weiteren mussten die Prozesswasser verdinnt werden, um die eingesetzten
Reaktoren stabil betreiben zu kénnen. Zudem war die Ammonifikation der organischen
Stickstoffverbindungen unvollstandig, und die Ausbeute an Biogas lag trotz guter Gas-
qualitat deutlich unterhalb des theoretisch zu erwartenden Wertes.

Auch die aerobe Stufe konnte nur mit Raumbelastungen kleiner 1,0 kg CSB/(m?-d) stabil
betrieben werden. Hier wére es interessant zu untersuchen, inwieweit ein anderes System
wie beispielsweise ein Membranbioreaktor héhere Belastungswerte erlauben wirde. Die
aerobe Behandlung muss aber immer im Zusammenhang mit der vorgeschalteten
anaeroben Stufe betrachtet und optimiert werden.

Die spezifischen Kosten der Aktivkohlestufe sind in Bezug auf den Ertrag an Biokohle als
relativ hoch anzusehen. Eine Entlastung dieser Stufe und damit eine Kostenreduktion
ware unter Umsténden zu erreichen, wenn ein Teil des Ablaufs der aeroben Stufe mit
Ozon behandelt und dann in die biologische Behandlung zurtickgeflhrt wirde. Diese
Kombination wird u.a. bei der Reinigung von Deponiesickerwassern angewandt.



Hochschule OWL Bewertung und Verbreitung der Ergebnisse 98

Vorlaufige Ergebnisse des Vorhabens sind bereits in mehreren Vortragen der Fachoffent-
lichkeit vorgestellt worden:

e Fettig, J. und Liebe, H.: Analytik und physikalisch-chemische Behandlung von
Prozesswaéssern aus der hydrothermalen Carbonisierung — erste Ergebnisse.
Seminar ,Hydrothermale Carbonisierung von Biomasse — Ergebnisse und Per-
spektiven®, Deutsche Bundesstiftung Umwelt, Osnabrtick, 20. Dezember 2011.

o Fettig, J., Liebe, H., Austermann-Haun, U. und Meier, J.-F..: Verwertung von
Prozesswasser aus der hydrothermalen Carbonisierung.
Fachforum F 5: Ressourceneffizienz und Innovationen, Woche der Umwelt,
Schloss Bellevue, Berlin, 5.- 6. Juni 2012.

o Fettig, J.: Verwertungsmoglichkeiten fiir HTC-Prozesswasser. 3. Sitzung des
Fachausschusses Biokohle im Arbeitskreis flr die Nutzbarmachung von Sied-
lungsabfallen (ANS e.V.), Hoxter, 6. Marz 2013.

o Meier, J.-F., Kretschmer, A.-K. und Austermann-Haun, U.: Anaerobe Behandlung
von Prozesswassern aus der hydrothermalen Carbonisierung — erste Ergeb-
nisse. Seminar ,Hydrothermale Carbonisierung von Biomasse — Ergebnisse und
Perspektiven®, Deutsche Bundesstiftung Umwelt, Osnabrick, 20. Dezember 2011.

Im Jahr 2013 sollen die Vorhabensergebnisse bei folgenden Veranstaltungen, bei denen
die Beitrage von den jeweiligen Programmkomitees angenommen worden sind, prasen-
tiert werden:

o Fettig, J., et al.: Treatment of Process Water from Hydrothermal Carbonization
of Organic Waste. 10" IWA Leading Edge Conference on Water and Wastewater
Technologies, Bordeaux, France, 3. - 6. Juni 2013.

e Austermann-Haun, U., et al.. Anaerobe Behandlung von Prozesswassern aus
der Hydrothermalen Carbonisierung. DWA/DECHEMA Industrietage Wasser-
technik, Fulda, 13. - 14. November 2013.

Darlber hinaus ist geplant, eine Zusammenfassung der Ergebnisse in einer deutschen
Fachzeitschrift zu verdéffentlichen.
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9 Fazit

Wie bereits in Kapitel 8 ausgefiihrt, konnten mit den erhaltenen Ergebnissen wesentliche
Ziele des Projektes erreicht werden: Zum einen wurde die Machbarkeit (Feasibility) des
Behandlungskonzeptes flir HTC-Prozesswasser nachgewiesen, zum anderen wurden
auch die Mdglichkeiten zu einer stofflichen und energetischen Verwertung aufgezeigt.
Damit konnten Anlagen zur hydrothermalen Carbonisierung bezlglich des Prozess-
wassers ressourcenschonend und ohne eine nennenswerte Belastung der Umwelt
betrieben werden.

Ein stabiler Betrieb der mit den untersuchten Prozesswassern als Monosubstrat
beaufschlagten anaeroben Bioreaktoren war jedoch nur mit niedrigen Raumbelastungen,
die ein entsprechend groRes Reaktorvolumen erfordern, einer Verdinnung des Zulaufs
und einer nicht optimalen Ausbeute an Biogas moglich. Hier sollte unbedingt in einer
weiterfuhrenden Studie untersucht werden, ob sich die Raumbelastung und die Biogas-
ausbeute nicht durch den Zusatz eines anderen, gut verwertbaren Abwassers erhdhen
lassen. Eine solche Betriebsweise mit einem Co-Substrat ist an anderer Stelle schon
erfolgreich angewendet worden.

Neben der anaeroben Behandlung gibt es auch bei der aeroben Stufe noch weiteres
Optimierungspotential. So sollte untersucht werden, ob ihre Raumbelastung nicht durch
den Einsatz eines Membranbioreaktors erhéht werden kann. Dariiber hinaus wére es eine
Option, die Ablauffracht an refraktaren Stoffen durch die nachgeschaltete Ozonung und
Ruckflihrung eines Teilstroms weiter zu verringern und so die Belastung der Adsorptions-
stufe herabzusetzen, was einen geringeren Aktivkohlebedarf zur Folge hatte.

Fir die Etablierung der hydrothermalen Carbonisierung von organischen Abféllen ist es
von ausschlaggebender Bedeutung, welche Kosten dabei entstehen. Die Prozesswasser-
behandlung hat daran einen wesentlichen Anteil. Aus den o.a. Griinden wurde es nicht fir
sinnvoll angesehen, eine Abschatzung der Gesamtkosten fiir das vorgeschlagene
Behandlungskonzept vorzunehmen. Erst wenn die Anlagengré3en optimiert worden sind,
kann der Investitionsaufwand konkret ermittelt werden.

Bei den Betriebskosten ist absehbar, dass es bei Verwertung des Biogases aus der
anaeroben Stufe zu einem Nettoertrag an Energie kommen wird. Damit werden diese
Kosten vor allem durch den Aktivkohlebedarf bestimmt. Eine genaue Festlegung der
Aktivkohlemenge setzt aber auch voraus, dass es verbindliche Anforderungen an die
Qualitat des behandelten Prozesswassers gibt. Dies ist derzeit noch nicht der Fall. Sofern
sich die Anforderungen am Anhang 22 (Chemische Industrie) der Abwasserverordnung
orientierten, ware eine CSB-Eliminationsleistung von 90 % bzw., bei Rohwasserkonzen-
trationen von > 50.000 mg/l, eine maximale CSB-Restkonzentration von 2.500 mg/l zu
erwarten. Falls dagegen der Anhang 23 (Anlagen zur biologischen Behandlung von Ab-
fallen) zugrunde gelegt wurde, musste der CSB auf 200 mg/I verringert werden. Letzteres
ist aber eher unwahrscheinlich, weil HTC-Prozesswasser viel hohere Konzentrationen
aufweisen als die mit dem Anhang 23 erfassten Abwasser und die Abwasserverordnung
Reinigungsanforderungen von 99% bezlglich des CSB sonst nicht kennt.
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Anhang

A 1. Versuchsreihen der anaeroben Batchtests

Tab. A 1: Ansatz der Batchtests mit Biertreber-Prozesswasser

Parameter Einheit 1. Ansatz 2. Ansatz
pH-Wert.der Ansatze ) 6.3-6.8 6.4-6.7
(ohne Blindwertansatz)

Ccss [/ 52,0 52,0
Scss [g/Mm 51,1 51,1
oTR-Gehalt der Biomasse [9/1] 45,2 35,92
ScsB,schlamm [9/1] 655 477
Schlammbelastungen

Blindansatz 1 + 2 [kg CSB/kg oTR] 0,00 0,00
Ansatz 1 +2 [kg CSB/kg oTR] 0,20 0,60
Ansatz 3 + 4 [kg CSB/kg oTR] 0,30 0,70
Ansatz 5 + 6 [kg CSB/kg oTR] 0,40 0,80
Ansatz7 + 8 [kg CSB/kg oTR] 0,50 0,90

Tab. A 2: Ansatz der Batchtests mit RUbenschnitzel-Prozesswasser

Parameter Einheit 1. Ansatz 2. Ansatz
pH-Wert.der Ansatze ) 4.76.4 7.00
(ohne Blindwertansatz)

Ccss [g/Mm 45,7 52,8
Scss [ 44 4 51,0
oTR-Gehalt der Biomasse [a/1] 42,46 56,27
ScsB,schlamm [9/1] 254 509
Schlammbelastungen

Blindansatz 1 + 2 [kg CSB/kg oTR] 0,00 0,00
Ansatz 1 +2 [kg CSB/kg oTR] 0,10 0,10
Ansatz 3 + 4 [kg CSB/kg oTR] 0,20 0,20
Ansatz 5 + 6 [kg CSB/kg oTR] 0,30 0,30

Ansatz7 + 8 [kg CSB/kg oTR] 0,40 0,40
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Tab. A 3: Ansatz der Batchtests mit Speisereste-Prozesswasser

Parameter Einheit 1. Ansatz 2. Ansatz
(ohne Bingwertarsatz) - 5365 7.00
Ccss [g/m 74,8 72,2
Scss [a/1] 73,0 70,0
0TR-Gehalt der Biomasse [9/1] 31,31 32,92
Scss,schiamm [o/1] 517 413
Schlammbelastungen

Blindansatz 1 + 2 [kg CSB/kg oTR] 0,00 0,00
Ansatz 1 +2 [kg CSB/kg oTR] 0,10 0,10
Ansatz 3 + 4 [kg CSB/kg oTR] 0,20 0,20
Ansatz5 + 6 [kg CSB/kg oTR] 0,30 0,30
Ansatz7 + 8 [kg CSB/kg oTR] 0,40 0,40
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Versuchsreihen der kont
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A 2.1 Versuchsergebnisse UASB-Reaktor
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—a— FOS/TAC - Org. Sduren FOSmg/l  ====- Kalkreserver TAC mg/I
1,80 - 25.000
~ WechselderBlomasngU 10.2011)
1,60 =
2 i - 20000 & I
£ 140 : g ®
il ! M L&
g 1,20 I 15000 g
= 100 [ o
o - [ [\ - 10000 £ <
E 0,80 - / \ / g
[ =
& 0,60 \\ ! " 5000 § 8
* T e : N e —eee——ss=sea— o=~ ‘_"‘4;@}‘% ?3
0,20 £\ = . . ———-“\\E_‘/AL/ v <
0,00 S \’*"H\.-./’_ : W |l 5000
pa i s T s T T s S s s s s s s s e s s s s s T B R
g3 g g g ggdddddddddgdddddddsgd
Q@ ¥ ® N W o T 08 o v o o@ M M~ o o o M Mt o mo@ e M~ = S 8 o~
23] (=] [+ — e ~ (] o~ [+ o o Ll — o~ ~ o~ o o bl Ll — ~ o~ [22] [+ [+ Ll

Abb. A 3: Konzentration an organischen Sauren und FOS/TAC-Verhéltnis des UASB-
Reaktors, Versuchsphase Biertreber (15.09.2011-12.01.2012)

Tab. A4: Analyseergebnisse der Gaschromatographie des gebildeten Biogases im
UASB-Reaktor (10.10.2011-12.01.2012)

Gassammelprobe aus Zeitraum Einheit CH, CO, H»S
14.10-15.12.2011 (62 d) [%] 97,86 2,14 0,00
16.12.-21.12.2011 (6 d) [%] 58,07 41,93 0,00
21.12.2011-12.1.2012 (23 d) [%] 67,00 33,00 0,00

gewichtetes Mittel: [%] 87,44 12,56 0,00
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Abb. A 12: Konzentration an organischen Sauren und FOS/TAC-Verhaltnis des Festbett-

reaktors, Versuchsphase Biertreber (15.09.2011-12.01.2012)

Tab. A5: Analyseergebnisse der Gaschromatographie des gebildeten Biogases
(10.10.2011-12.01.2012)

Gassammelprobe aus Zeitraum Einheit CH, CO, H.S
14.10-05.12.2011 (52 d) [%] 84,60 15,40 0,00
05.12-27.12.2011 (22 d) [%] 76,95 23,05 0,00
27.12.2011-07.01.2012 (11 d) [%] 69,60 30,40 0,00
07.01-12.01.2012 (5 d) [%] 74,40 25,60 0,00
gewichtetes Mittel: [%] 80,33 19,67 0,00




117

Anhang

Hochschule OWL

A 2.2.2 Versuchsphase Riibenschnitzel
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: Konzentration an organischen Sauren und FOS/TAC-Verhaltnis des Festbett-
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A 2.2.3 Versuchsphase Speisereste

—a—7ulauf I/d

LCTITLO
LETTTP0
LETTTIe
LZTOT6L
LZToTe
LErered
LETeroe

LZTOTLT
LZTOTPT
LEToTtt
LE1erse
LZTotTse
Lerotae
L €1'60°6C
L 21'60°9C
L ZTe0'ed
| 16070
LEZT60'LT
LZT60PT
L CT60'TT
L 216080
L 216050
LZT607Z0
| 1800
L ZT80°LL
L 21'80°%C
LZT80'Te

SPR1 | SPR2 /I\._.\-—:- SPR 3

| 18081
L Z180°ST
L €1'80°CT
L 218060
| ZT80'90
L Z180°€0

[Ayii i

8
o
[p/1] gneNZ

1,00 |

=
5}
—

0,00

—s—Temperatur-Mittelwert (T) °C

LTTTITLO
LETTITRe
LETITTe
LTTOT'6L
LTTOT'9
LCTOTeL

SPR 3

LET0ToL

LTTOTLT
LTTOTPT
LECToTTT

¥y

LTTOT'80
LTTOT'S0
Lerotee
L CT'60°6C
LTT'60°9C
LTT60°ed

v

LET'60°0C

o T Ny

LCTe0LT
LTT60PT
LTT60'TT
L CT'60'80
LCT'e0'50
LTT'60720
| CT'80°08
LCT80°LL
LTT80We
LCT'80°TL

| €T'80°8T
L €T'80°ST

SPR 1

LTT807CT
LCTT'80°60
| C1'80°90

Y

L €T'80°€0

rio’Te

[2,] amesadway

—a—pH-Wert

SPR 3

SPR 2

R

LETTTLO
| ETTTHO
LZTITTO
LLT0T6e
LET0T9C
| ETOTEC
L ZT0T0C
LETOTLT
LETOTHT
LZTOTTT
LET0T80
LET0TS0
| ET0TT0
| ZT'606C
L LT'60°9¢
L ET60°eC
| €T60°0C
| ZT60LT
LLT60TT
LET60TT
| €T'60°80
| ZT'60°50
L ET'60770
| €T'80°0¢
| ZT80LC
L LT'80%¢
| ZT'80°TC

SPR 1

| CT'808T
| Z1T'80°ST
L LT'807CT
L €T'80°60
| €T'80790
| ZT'80°€0

Lrioe

—a—BR,CSB kg/(m3*d)

8

SPR 3

LTTTITLO
LETTTP0
LETTTIO
LTTOT'6L
LTTOT'9C
LET0Ted
LET0T0L

SPR 2

SPR 1

LTTOTLT
LTTOTPT
LETOTTT
LTTOoT'80
LTTOT'S0
Lerotee
L CT'60°6C
LTT'60°9C
LTT60°ed
LCT60°0C
LCTe0LT
LTT60PT
LTT60'TT
L CT'60°80
L CT'60'50
LTT'60720
| CT'80°08
LCT80°LL
LTT80We
LTT80°TL
| CT'80°8T
L CT80°ST
LTT807CT
L TT'80°60
L €1'80°90
L CT'80°€0

rio’Te

00
6,00
4,00
2,00 +

[psw/3]®

4

0,00

SPR 3

LETTTL0
LETTTP0
LTTITTO
LET0T6L
LET0Tse
LTToTeL
LTTOT0L

—o— GasanfallReal-STP mISTP/d

occod ™ 00 7

LETOTLT
LETOTPT
LTTOT'TT
LET018e
LET0Tse
LTToT'Z0
LTT'60°6
LET'60'9C
LET'60'eC
LTT'60°0C
LETe0'LT
LETe0PT
LTT60'TT
LTT'60°80
LET'60'50
LET'60°20
LTT'80°0¢
LET'80°LE
LET'80%C
LTT80°TL

\ o

SPR 1

P00 ]

o—od’

LTT'80°8T
L €T'80°ST
L €T'80°CT
LCTT'80°60
L €T'80°50
L €T'80°€0

rio’Te

8000
6000
4000
2000

[1w] jejuesen

o
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Abb. A 18:

Konzentration an organischen Sduren und CSB-Raumbelastung des Festbett-

reaktors, Versuchsphase Speisereste (31.07.-07.11.2012)
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Abb. A 19

: Konzentration an organischen Sauren und FOS/TAC-Verhaltnis des Festbett-
reaktors, Versuchsphase Speisereste (31.07.-07.11.2012)
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A 2.3 Ergebnisse der CSB-Bilanzierung der Anaerobversuche

Tab. A6: CSB-Bilanzen, UASB-Reaktor — Detaillierte Darstellung der Ergebnisse

£
2
oS
2 ® =
£ . %5 2 7
= E - 25 §8 S S
8 = % g N c X c c
< S o) ST ©TJ 3 3
w () < m= = m m
Biertreber [%] 7,24 27,63 3,13 0,45 38,45 61,55
Ribenschnitzel
Phase RS 2 [%] 517 23,51 19,74 0,41 48,55 51,45
(30.04.-22.06.2012)
Phase RS 3 [%] 3,85 20,12 10,37 0,33 34,67 65,33
(22.06.-30.07.2012)
Speisereste
Phase SPR 2 [%] 9,72 22,29 20,15 0,51 52,68 47,32
(20.08.-19.10.2012)
Phase SPR 3 [%] 1,91 9,92 1,37 0,37 13,37 86,63
(19.10.-07.11.2012)
Tab. A7: CSB-Bilanzen, Festbettreaktor — Detaillierte Darstellung der Ergebnisse
£
L
[ ]
2© =
£ ~ 8§ £ g
5 & 5 s 52 N N
2 o = S c c < c c
< 5 S o 23 S S
w ] < m= = m m
Biertreber [%] 6,41 35,91 11,73 0,43 54,47 45,53
Rubenschnitzel
Phase RS 2 [%] 3,76 18,39 28,03 0,25 50,43 49,57
(30.04.-22.06.2012)
Phase RS 3 [%] 2,26 12,15 15,77 0,19 30,37 69,63
(22.06.-30.07.2012)
Speisereste
Phase SPR 2 [%] 7,62 16,03 56,14 0,32 80,12 19,88
(20.08.-19.10.2012)
Phase SPR 3 [%] 1,58 5,32 15,75 0,11 22,76 77,24

(19.10.-07.11.2012)
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A 2.4 Ergebnisse der Feststoffbilanzen

UASB-Reaktor - Speisereste
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Abb. A 21: Akkumulierte TS- und oTS-Mengen des UASB-Reaktors wahrend
suchsphase Speisereste (31.07.-07.11.2012)
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Abb. A 22: Akkumulierte TR- und oTR-Mengen des
suchsphase Speisereste (31.07.-07.11.2012)

UASB-Reaktors wahrend

der Ver-

Tab. A 8: Feststoffbilanz des UASB-Reaktors wahrend der Versuchsphase Speisereste
(31.07.-07.11.2012)

Phase SPR 2 (20.08.-19.10.2012)

Phase SPR 3 (19.10.-07.11.2012)

TS oTS TR oTR TS oTS TR oTR
[mg] [mg] [mg] [mg] [mg]  [mg] [mg] [mg]
Fracht im Zulauf 1.182 953 429.786 322.691 0 0 88.502 62.548
Uber den Zeit-
raum
Fracht im Ablauf 2.754 1912 181.537 97.408 110 0 63.417 37.444
Uber den Zeit-
raum
Bilanz im -1.573 -959 248249 225282 -110 0 25.085 25.104
System

verblieben)
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Festbettreaktor - Riibenschnitzel
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Abb. A 23: Akkumulierte TS- und oTS-Mengen des Festbettreaktors wahrend der Ver-
suchsphase Ribenschnitzel 10.04.-30.07.2012)
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Abb. A 24: Akkumulierte TR- und oTR-Mengen des Festbettreaktors wahrend der Ver-
suchsphase Ribenschnitzel 10.04.-30.07.2012)

Tab. A9: Feststoffbilanz des Festbettreaktors wahrend der Versuchsphase Riben-
schnitzel 10.04.-30.07.2012)

Phase RS 2 (30.04.-22.06.2012) Phase RS 3 (22.06.-30.07.2012)
TS oTS TR oTR TS oTS TR oTR
[mg]  [mg] [mg] [mg] [mg]  [mg] [mg] [mg]
Fracht im Zulauf 5.797 5.078 295.043 255.751
Uber den Zeit- 1.763 1.488 303.710 192.003
raum
Fracht im Ablauf
Uber den Zeit- 3.894 2978 163.102 122.723 | 1.140 713 154.337  74.789
raum
Bilanz im
System 1.747 2144 131.941 133.028 594 619 149.373 117.215
verblieben)
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Festbettreaktor - Speisereste
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Abb. A 25: Akkumulierte TS- und oTS-Mengen des Festbettreaktors wahrend der Ver-
suchsphase Speisereste (31.07.-07.11.2012)
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Abb. A 26: Akkumulierte TR- und oTR-Mengen des Festbettreaktors wahrend der Ver-
suchsphase Speisereste (31.07.-07.11.2012)
Tab. A 10: Feststoffbilanz des Festbettreaktors wahrend der Versuchsphase Speisereste

(31.07.-07.11.2012)12)

Phase SPR 2 (20.08.-19.10.2012)

Phase SPR 3 (19.10.-07.11.2012)

TS oTS TR oTR TS oTS TR oTR
[mg] [mg] [mg] [mg] [mg]  [mg] [mg] [mg]
Fracht im Zulauf 1.306 1.022 487.267 364.963 0 0 94.637 66.836
Uber den Zeit-
raum
Fracht im Ablauf 2.792 1.456 207.003 104.087 0 0 60.262 31.152
uber den Zeit-
raum
Bilanz im -1.486 -433 280.264 260.877 0 0 34.375 35,684
System

verblieben)
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