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Zielsetzung und AnlaR8 des Vorhabens

In mehreren miteinander verbundenen Teilprojekten sollte fur drei verschiedene Einsatzstoffe untersucht
werden, ob sich die anaerobe Behandlung von HTC-Prozesswasser durch ein Co-Substrat entscheidend
verbessern lasst. Darliber hinaus wurde eine Optimierung der nachfolgenden Behandlungsstufen ange-
strebt. Damit sollten die Voraussetzungen fiir eine Verwertung und Entsorgung von HTC-Prozesswasser
im technischen Malstab geschaffen werden, bei der die stoffliche Nutzung und die energetische Opti-
mierung im Vordergrund stehen.

Darstellung der Arbeitsschritte und der angewandten Methoden

Die Einsatzstoffe fiir die Carbonisierung wurden von der Brauerei Allersheim (Biertreber), der Biogas
Wegmann GmbH (Garreste) und der BEM GmbH (Feinmulch) zur Verfiigung gestellt und vom Fach-
gebiet Abfallwirtschaft und Deponietechnik der HS OWL in einem chargenbetriebenen Autoklaven
carbonisiert. Dann wurde die wassrige Phase aus der Carbonisierung im Fachgebiet Wassertechnologie
der HS OWL durch Summen-, Gruppen- und Einzelstoffparameter charakterisiert. Erstmalig kamen hier-
fir auch Toxizitatstests zum Einsatz. Die Untersuchungen zum anaeroben Abbau des Prozesswassers
erfolgten im Fachgebiet Siedlungswasserwirtschaft der HS OWL am Standort Detmold. Dabei wurden
ein Festbett- und ein Moving-Bed-Reaktor vergleichend gegenlbergestellt. Ein zentraler Punkt war der
Einsatz eines Co-Substrats, um die Raumbelastung der Reaktoren erh6hen zu kénnen. Daran schlossen
sich Untersuchungen zur aeroben Reinigung und zur Nachbehandlung durch die Verfahren Aktivkohle-
Adsorption bzw. Ozonung wiederum am Standort Hoxter an. Auf der Grundlage der erhaltenen Ergeb-
nisse wurde das zuvor entwickelte Behandlungs- und Verwertungskonzept fir HTC-Prozesswasser
etwas modifiziert und anhand einer Kohlenstoffbilanz bewertet. In Kooperation mit der Fa. EnviroChemie
wurden abschlielend der zu erwartende Investitionsbedarf sowie die spezifischen Kosten fiir die Um-
setzung in den groRtechnischen MaRstab ermittelt. Alternativ dazu wurde auch die Option der Mit-
behandlung von HTC-Prozesswasser in einer kommunalen Klaranlage betrachtet.
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Ergebnisse und Diskussion

Das Behandlungskonzept sah vor, HTC-Prozesswasser durch eine dreistufige Verfahrenskombination,
bestehend aus einer anaeroben biologischen Vorbehandlung, einer aeroben biologischen Nachreinigung
und einer Schlussbehandlung mit Aktivkohle bzw. Ozon zu reinigen und dabei ggf. Nahrstoffe zurtck-
zugewinnen. Es wurde gezeigt, dass eine vorgeschaltete MAP-Fallung geeignet ist, die Nahrstoffe
Phosphor und Stickstoff sowohl aus Biertreber- als auch aus Garreste-Prozesswasser mit hohen
Wirkungsgraden abzutrennen.

Aus den Einsatzstoffen gingen 14-21 % des Kohlenstoffs in die HTC-Prozesswasser tUber und fihrten zu
hohen Konzentrationen an organischen Stoffen. Die erstmalig durchgefiihrten 6kotoxikologischen Tests
zeigten zwar keine Beeintrachtigung im Bakterienhemmtest, aber deutliche toxische Effekte gegeniber
Grunalgen (Algen-Hemmtest), Wasserpflanzen (Lemnatest) und Zooplankton (Daphnientest). Somit
weisen HTC-Prozesswasser ein erhebliches dkotoxisches Potenzial auf.

Bei den Untersuchungen zum anaeroben Abbau wurde Vollbier als ein leicht abbaubares Co-Substrat
zugegeben. Wahrend sich in den beiden eingesetzten Reaktoren zunachst ein stabiler Betrieb mit
Abbaugraden von 55-85 % fur die Prozesswasser-Inhaltsstoffe entwickelte, zeigten sich nach Laufzeiten
von 50 - 100 Tagen in allen Fallen toxische Wirkungen auf die Biomasse, die zum Zusammenbruch des
anaeroben Abbaus fuhrten. Auch in Langzeit-Batchtests traten &hnliche Wirkungen auf, nicht aber bei
Batchtests mit einer Dauer von < 10 Tagen. Dieser Effekt ist in der Literatur bislang noch nicht be-
schrieben worden. Die Ursachen sowie mdgliche AbhilfemalRnahmen konnten im Rahmen des Projektes
aus Zeitgrinden nicht mehr naher untersucht werden.

Die aerobe Stufe unter Verwendung eines Membran-Bioreaktors liel sich stabil mit mittleren Abbau-
leistungen von 58-68 % betreiben, allerdings war eine Nitrifikation nur bei Biertreber-Prozesswasser,
nicht aber bei Garreste-Prozesswasser moglich. In Batchtests wurden hierfir Hemmgrenzen ab-
geschatzt, die besagen, dass insbesondere nicht anaerob behandelte HTC-Prozesswasser stark ver-
dinnt werden missen, um die Nitrifikation nicht zu beeintrachtigen.

Die Adsorption an Aktivkohle war als physikalisch-chemische Schlussbehandlung geeignet, um bei Bier-
treber- und Garreste-Prozesswasser Gesamteliminationsgrade von 98,4-99,5 % fiur die organischen
Stoffe zu erreichen. Bei Feinmulch-Prozesswasser sollte dagegen eher eine Kombination aus Ozonung
und weiterem aeroben Abbau in Erwdgung gezogen werden.

Fur die unter der Pramisse einer stabilen anaeroben Stufe konzipierte technische Anlage zur Behand-
lung von Biertreber-Prozesswasser zusammen mit Brauerei-Abwasser ergaben sich spezifische Kosten
von rund 7,50 €/m? fur das gesamte Abwasser bzw. 32,70 €/m®, bezogen auf den frachtgewichteten
Anteil des Prozesswassers. Auch die Mitbehandlung von Prozesswasser in kommunalen Klaranlagen
ware mit einer Reihe gravierender Nachteile wie der Nitrifikationshemmung, die einen hohen Ver-
dinnungsfaktor erfordert, der Frage einer ausreichenden Denitrifikationskapazitat und der Erhéhung des
refraktdren CSB im Klaranlagenablauf verbunden.

Offentlichkeitsarbeit und Prasentation

Da an den Ergebnissen des Vorhabens bis zum Ende der Projektlaufzeit gearbeitet worden ist, wurden
sie der Fachdffentlichkeit bislang noch nicht vorgestellt. Teilergebnisse sind in der folgenden internatio-
nalen Veroffentlichung enthalten:

Meier, J.F., Austermann-Haun, U., Fettig, J., Liebe, H. und Wichern, M.: Operation of an Anaerobic Filter
Compared with an Anaerobic Moving Bed Bioreactor for the Treatment of Waste Water from Hydro-
thermal Carbonisation of Fine Mulch. Wat. Sci. Technol. 2017 (zur Ver6ffentlichung angenommen)

Nach Projektende sollen die Vorhabensergebnisse weiter verbreitet werden.

Fazit

Das untersuchte dreistufige Behandlungskonzept ist grundsatzlich geeignet, die organischen Stoffe in
HTC-Prozesswassern mit Wirkungsgraden von Uber 98 % zu entfernen, so dass Ablaufkonzentrationen
von wenigen 100 mg/l CSB erreicht werden kénnen. Die Realisierbarkeit des Behandlungskonzeptes
wird jedoch zwingend davon abhangig sein, ob sich Bedingungen finden lassen, unter denen der an-
aerobe Abbau stabil ablauft. Da diese Stufe aus energetischen Griinden unverzichtbar ist, sollten hierzu
weitere Untersuchungen erfolgen. Wegen des hohen Anteils organischer Stoffe im Prozesswasser ist
dessen Behandlung kostenintensiv, so dass seine Entsorgungskosten ggf. auch die Wirtschaftlichkeit der
Hydrothermalen Carbonisierung in Frage stellen kdnnen.
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Zusammenfassung

Bei der hydrothermalen Carbonisierung fallt ein mit organischen Stoffen hoch belastetes
Prozesswasser an, dessen Behandlungskosten einen wesentlichen Einfluss auf die Wirt-
schaftlichkeit der Carbonisierung haben. Mit Hilfe von Versuchen im Labormalistab wurde
eine dreistufige Verfahrenskombination untersucht, bestehend aus einer anaeroben bio-
logischen Vorbehandlung, einer aeroben biologischen Nachreinigung und einer Schluss-
behandlung mit Aktivkohle bzw. Ozon. Aus den Ergebnissen sollten Auslegungsdaten fur
Anlagen im technischen Mal3stab gewonnen werden.

Als Einsatzstoffe wurden Feinmulch, Biertreber und Garreste gewahlt, um unterschied-
liche organische Reststoffe zu bertcksichtigen. Nach den Carbonisierungen wurden das
Biertreber- und das Garreste-Prozesswasser erfolgreich einer MAP-Fallung zur Abtren-
nung der Nahrstoffe Phosphor und Stickstoff unterzogen. Die chemischen Analysen er-
brachten die zu erwartenden Parameterwerte insbesondere beziglich der organischen
Belastung. Die erstmalig durchgeflihrten 6kotoxikologischen Tests zeigten zwar keine
Beeintrachtigung im Bakterienhemmtest, aber deutliche toxische Effekte gegeniber Grin-
algen (Algen-Hemmtest), Wasserpflanzen (Lemnatest) und Zooplankton (Daphnientest).

Bei den Untersuchungen zum anaeroben Abbau wurde in diesem Vorhaben ein leicht
abbaubares Co-Substrat zugegeben. Wahrend sich in beiden eingesetzten Reaktoren
zunéchst ein stabiler Betrieb mit Abbaugraden von 55-85 % fir die Prozesswasser-
Inhaltsstoffe entwickelte, zeigten sich nach Laufzeiten von 50 - 100 Tagen in allen Fallen
toxische Wirkungen auf die Biomasse, die zu einem Abbruch der Versuche fiihrten. Auch
in Langzeit-Batchtests traten diese Wirkungen auf, wahrend sie bei den Ublichen Batch-
tests mit einer Dauer von < 10 Tagen nicht erkennbar waren. Die Ursachen sowie magli-
che Abhilfemalinahmen konnten im Rahmen des Projektes nicht mehr untersucht werden.
Die Realisierung des Behandlungskonzeptes wird jedoch zwingend davon abhangig sein,
Bedingungen zu finden, unter denen ein anaerober Abbau stabil ablaufen kann.

Die aerobe Nachreinigung wurde unter Verwendung eines Membran-Bioreaktors unter-
sucht. Diese Stufe liel sich stabil mit mittleren Abbauleistungen von 58-68 % betreiben,
allerdings war eine Nitrifikation nur bei Biertreber-Prozesswasser mdglich, nicht aber bei
Garreste-Prozesswasser. In Batchtests wurden hierfir Hemmgrenzen abgeschatzt, die
besagen, dass insbesondere nicht anaerob behandelte Wasser stark verdiinnt werden
mussen, um die Nitrifikation nicht zu hemmen.

Bei der physikalisch-chemischen Schlussbehandlung war die Adsorption an Aktivkohle
geeignet, um flr Biertreber- und Garreste-Prozesswasser CSB-Gesamteliminationsgrade
von 98,4-99,5 % zu erreichen. Fir Feinmulch-Prozesswasser sollte dagegen eine Kombi-
nation aus Ozonung und weiterem aeroben Abbau in Erwagung gezogen werden.

Fir die unter der Pramisse einer stabilen anaeroben Stufe konzipierte technische Anlage
zur Behandlung von Biertreber-Prozesswasser zusammen mit Brauereiabwasser ergaben
sich spezifische Kosten von rund 7,50 €/m?® fir das gesamte Abwasser bzw. 32,70 €/m?,
bezogen auf den frachtgewichteten Anteil des Prozesswassers. Auch die Mitbehandlung
in kommunalen Klaranlagen ware mit einer Reihe gravierender Nachteile verbunden.
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1.  Anlass und Zielsetzung

Anlass

Die hydrothermale Carbonisierung wird seit mehreren Jahren sehr intensiv mit dem Ziel
untersucht, alternative Verwertungswege fur organische Reststoffe zu finden. Der Prozess
[auft im wassrigen Medium ab, d.h. die organischen Einsatzstoffe werden als wassrige
Suspension in einem Druckreaktor bei erhdhten Temperaturen unter Luftabschluss um-
gesetzt. Nach dem Abkdhlen liegt ein Grofdteil des Materials in Form kleiner, braunkohlen-
artiger Kugelchen vor, die durch Filtration aus dem Prozesswasser abgetrennt werden.
Nach Untersuchungen von Ramke et al. (2010) gehen bei der Carbonisierung organischer
Siedlungsabfalle jedoch 15-25% des organischen Kohlenstoffs in die flissige Phase uber.
Somit hangt die weitere Entwicklung des Prozesses bis zur Anwendungsreife davon ab,
ob sich praktikable Verwertungs- bzw. Entsorgungswege flr das Prozesswasser finden
lassen.

In dem vorangegangenen DBU-Vorhaben ,Verwertung des Prozesswassers aus der hyd-
ro- thermalen Carbonisierung von organischen Abfallen® wurde nachgewiesen, dass die
Behandlung von HTC-Prozesswasser grundsatzlich mit der Kombination aus einer an-
aeroben und einer aeroben biologischen Stufe sowie einer adsorptiven Nachreinigung
mdglich ist. Einer direkten Umsetzung des Behandlungskonzeptes in den technischen
Malstab standen jedoch noch einige offene Fragen entgegen, die nunmehr im Rahmen
dieses Projektes geklart werden sollten.

Zielsetzung

Die offenen Fragen betrafen zum einen die anaerobe biologische Stufe, in der zwar gute
Eliminationsleistungen erreicht wurden, ein stabiler anaerober Abbau von Prozesswasser
als Monosubstrat aber nur bei Verwendung eines Festbettreaktors und relativ geringen
Raumbelastungen von maximal 5,5 kg CSB/(m*-d) moéglich war. Des Weiteren war es
erforderlich, die Prozesswasser flr einen stabilen Reaktorbetrieb zu verdiinnen. Deshalb
sollte jetzt die Auswirkung einer Zugabe von leichter abbaubaren Stoffen als Co-Substrat
in dieser Stufe Uberprift werden.

Die aerobe Stufe konnte als konventionelles Belebtschlammverfahren ebenfalls nur mit
Raumbelastungen von kleiner 1,0 kg CSB/(m?3-d) stabil betrieben werden. Es gab somit
auch hier noch Verbesserungsbedarf, um zu einem optimalen Verfahrenskonzept zu ge-
langen. In diesem Projekt sollte ein Membran-Bioreaktor zum Einsatz kommen und sein
Betrieb im Zusammenhang mit den vor- und nachgeschalteten Stufen optimiert werden.

Im Hinblick auf die adsorptive Stufe wurde angestrebt, diese durch eine Verringerung des
Anteils an refraktaren Stoffen im biologisch behandelten Prozesswasser zu entlasten.
AuRerdem sollten im Prozesswasser enthaltene Nahrstoffe zuriickgewonnen werden.

Zugleich mit der Optimierung der einzelnen Behandlungsstufen war auch beabsichtigt, die
Stoffstrome bei der Reinigung von HTC-Prozesswasser zu quantifizieren, um die damit
verbundenen Umweltauswirkungen darstellen zu kénnen. Auf3erdem wurden erstmalig
Untersuchungen zur Okotoxizitdt von HTC-Prozesswassern durchgefiihrt.
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2. Literaturiibersicht

Im Abschlussbericht zum DBU-Vorhaben ,Verwertung des Prozesswassers aus der
hydrothermalen Carbonisierung von organischen Abfallen“ (Fettig et al, 2013) wird ein
Uberblick Uber den damaligen Kenntnisstand der Prozesswasserbehandlung gegeben.
Eine aktuellere Ubersicht findet sich bei Bléhse (2016a). Demnach gab es in den vergan-
genen Jahren nur wenige weiterfiihrende Arbeiten, die hier kurz angefiihrt werden.

Kuhni et al. (2015) haben den aeroben Abbau von Prozesswasser aus der Carbonisierung
von Klarschlamm untersucht. Sie ermittelten aus kontinuierlichen Versuchen einen Ab-
baugrad von 56 % fiir den CSB, der sich durch eine vorgeschaltete Ultrafiltration noch auf
70 % steigern lie®. Die Raumbelastung sollte dabei aber den Bereich von 5-10 g CSB/I*d
nicht Ubersteigen. Die Autoren stellten aulRerdem eine starke Hemmung der Nitrifikation
fest, die bei einer Mitbehandlung des Prozesswassers in kommunalen Klaranlagen eine
100-fache Verdiinnung erfordern wiirde.

Remy et al. (2015) zeigten in einer theoretischen Studie zur Carbonisierung von Klar-
schlamm, dass eine Anaerobstufe zur Prozesswasserreinigung zwingend erforderlich ist,
um mit der Carbonisierung einen energetischen Vorteil gegeniber der mechanischen
Entwasserung des nicht carbonisierten Klarschlamms zu erzielen. Sie wiesen ferner
darauf hin, dass die Nachbehandlung des anaerob gereinigten Prozesswassers in einer
kommunalen Klaranlage aufgrund des refraktaren CSB-Anteils zu einer Erhéhung des
Ablauf-CSB um maximal 17-25 mg/l fihren kdnnte.

Wirth und Mumme (2013) haben zunachst den anaeroben Abbau von Maissilage-
Prozesswasser unter Verwendung eines Festbettreaktors untersucht. Die Versuchsdauer
war allerdings relativ kurz, und es kam bei einer Raumbelastung von 1,0 g CSB/(I*d) zu
keiner Beeintrachtigung der anaeroben Prozesse. Spater wurden auch Versuche mit
Prozesswasser aus der Carbonisierung von Klarschlamm durchgefihrt, bei denen die
Raumbelastung auf 5,0 g CSB/(I*d) erhdht werden konnte (Wirth et al., 2015).

Brookman et al. (2016) untersuchten die anaerobe Behandlung von Prozesswasser aus
der Carbonisierung von Garresten in Festbettreaktoren und fanden, dass der Methan-
ertrag so gering war, dass der wirtschaftliche Einsatz nicht flr sinnvoll gehalten wurde.

Alternativ haben sich Baskyr et al. (2014) mit den Mdglichkeiten einer Nassoxidation von
Prozesswassern befasst, mit der durch Mineralisierung der Inhaltsstoffe eine CSB-
Verringerung von bis zu 30 % erreicht werden konnte. Allerdings ist der Energieaufwand
hierfir betrachtlich, und das oxidierte Prozesswasser bedarf einer weiteren Behandlung.

Von der Fa. Grenol wird vorgeschlagen, HTC-Prozesswasser aerob in einer Pflanzenklar-
anlage zu behandeln, die als Kaskade in einem Gewachshaus untergebracht ist (Dericks
et al., 2015). Der Ablauf der Anlage hat angeblich Einleitungsqualitat, bislang liegen dazu
jedoch keine Daten vor. Die Fa. CS carbonSolutions beabsichtigt dagegen, das Prozess-
wasser durch Nanofiltration und Umkehrosmose in ein salzfreies Permeat, das in einer
kommunalen Klaranlage behandelt wird, und ein Konzentrat, das eingedampft und ver-
brannt wird, aufzutrennen (Maas et al., 2014). Auch hierzu liegen noch keine Daten vor.
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3. Aufgabenverteilung und Einsatzstoffe

3.1. Aufgabenverteilung

Die Untersuchungen erfolgten in zwei miteinander verbundenen Teilprojekten, um alle
Aspekte der Behandlungsoptionen klaren zu kénnen. Mit Hilfe von Versuchen im Labor-
malstab wurde das folgende Verwertungs- und Entsorgungskonzept fiir das Prozess-
wasser untersucht:

¢ Nahrstoffrlickgewinnung (Fachgebiet Wassertechnologie)

¢ Anaerobe Reinigung (Fachgebiet Siedlungswasserwirtschaft)

e Aerobe Reinigung (Fachgebiet Wassertechnologie)

¢ Physikalisch-chemische Nachbehandlung (Fachgebiet Wassertechnologie)

Die von den externen Projektpartnern zur Verfligung gestellten Einsatzstoffe wurden vom
Fachgebiet Abfallwirtschaft und Deponietechnik der Hochschule OWL in einem Auto-
klaven im Chargenbetrieb carbonisiert. Im Anschluss wurde das erzeugte Prozesswasser
unter Verwendung von Summen-, Gruppen- und Einzelstoffparametern sowie dkotoxiko-
logischen Testmethoden eingehend charakterisiert.

In Abhangigkeit von den im Prozesswasser vorliegenden Konzentrationen an Phosphor
und Ammonium-Stickstoff erfolgte dann eine Nahrstoffabtrennung mit dem Verfahren der
MAP-Fallung, der sich Versuche zur anaeroben Behandlung anschlossen. Ziel war es
hier, die Bedingungen und Betriebsparameter fir eine optimale anaerobe Reinigung zu
ermitteln, die Prozessstabilitat zu beurteilen und die Biogasausbeute zu optimieren.

Danach wurde die aerobe Abbaubarkeit des anaerob vorbehandelten Prozesswassers mit
Hilfe eines kontinuierlich betriebenen Membran-Bioreaktors untersucht. Die erforderliche
physikalisch-chemische Nachreinigung erfolgte mittels Oxidation mit Ozon sowie durch
Adsorption an korniger Aktivkohle. Hierbei wurden sowohl Gleichgewichts- und Kinetik-
parameter bestimmt als auch Saulenversuche mit kérniger Aktivkohle durchgefihrt.

Abschliellend wurde von der Fa. EnviroChemie auf der Grundlage der erhaltenen Ergeb-
nisse eine Behandlungsanlage im technischen Mal3stab bemessen.

3.2. Auswahl der Einsatzstoffe

Als Einsatzstoffe wurden die folgenden drei organischen Reststoffe ausgewahlt, die ein
breites Spektrum an Nahrstoffen im Prozesswasser erwarten lieRen.

1. Feinmulch Schnitt von Hecken und Strauchern
Herkunft: Biomassehof Borlinghausen, Willebadessen

2. Biertreber Ruckstande aus der Bierproduktion (ausgelaugtes Gerstenmalz)
Herkunft: Brauerei Allersheim, Holzminden

3. Garreste Ruckstande aus der Biogaserzeugung (wassrige Suspension)
Herkunft: Biogasanlage Wegmann, Méhnesee
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3.3. 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 Temperaturprogramm, bei dem hohe Aufschlusstemperaturen
von = 220 °C (Maximaltemperatur) angewendet werden. Die resultierende Verweilzeit
oberhalb von 170 °C betragt vier bis funf Stunden.

Versuchsbedingungen

— Reaktor: 25 Liter Autoklav, ungeruhrt
— Gesamtmasse Input: 20 kg Frischsubstanz (FS)
— TS-Gehalt Input: ca. 10 - 15 % (entspricht 2 - 3 kg Trockenmasse)

— Regelgrofe: Innentemperatur des Reaktors, die am Temperaturfihler, der
mittig in der Reaktionsmasse steckt, abgenommen wird.

Temperaturprogramm

— Die Aufheizphase erfolgte mit einer Heizleistung von 100% bis zu einer Tempe-
ratur (Behaltertemperatur) von 220 °C innerhalb der Reaktionsmasse.

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

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

— Der Versuchsabbruch (Ausschalten der Heizkreise, Einschalten der Kuhlung)
wurde nach einer gewahlten Reaktionszeit von 4 Stunden eingeleitet. Die Reakti-
onszeit begann ab Erreichen einer Innentemperatur von 170 °C und endete mit
Abbruch des Versuchs.

— Nach ca. 24 Stunden war eine adaquate Behaltertemperatur von < 50 °C erreicht,
und die Abkuhlphase war abgeschlossen.

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

— Danach wurde der Reaktor gedffnet und das Probenmaterial, die sogenannte
HTC-Suspension, entnommen.

Zur Bereitstellung der HTC-Prozesswasser erfolgte eine einfache Fest-Flissig-Trennung
der HTC-Suspension mittels Unterdruckfiltration.

Abbildung 3-1 zeigt exemplarisch den Versuchsverlauf einer Carbonisierung nach der
Standardvariante. Zur Erlauterung des Temperaturprogramms sind die einzelnen Phasen
des Versuchs mit in das Diagramm eingetragen.
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Abb. 3-1: Exemplarische Darstellung des Temperaturprogramms bei der Carbonisierung
Einsatzstoff: BMBF-Standard (Bléhse, 2016b)

Die Temperaturprofile bzw. -gradienten sind, ebenso wie die Entwicklung des Druck-
verlaufs, abhangig von der eingesetzten Substanz. Hierbei werden die Unterschiede vor
allem auf die thermischen Eigenschaften (z.B. Warmeleitfahigkeit) und das Reaktions-
verhalten der verschiedenen Einsatzstoffe zurtickgeflihrt. In Tabelle 3-1 sind die maligeb-
lichen Versuchsparameter fir die drei Einsatzstoffe aufgefihrt.

Tab. 3-1: Ubersicht (iber die relevanten HTC-Versuchsparameter

Einsatzstoff Maximale Mittlere Maximaler Verweilzeit bei TS-Gehalt
Temperatur Temperatur Druck 2170 °C
bei > 170°C
[°C] [°C] [bar] [h] [%]
Feinmulch 234 207 28 5,0 16,5
Biertreber 239 220 43 45 13,9
Garreste 235 206 39 4.3 11,2

Anmerkung: Die Géarreste wurden sowohl im neutralen pH-Bereich als auch nach Ansauern mit
Schwefelsaure auf pH = 4 carbonisiert.

Abbildung 3-2 zeigt die Einsatzstoffe sowie die erhaltenen Biokohlen, und in Tabelle 3-2
sind eine Reihe von Parametern zur Charakterisierung der Feststoffe zusammengestellt.
Wahrend dem Feinmulch fir die Carbonisierung eine relativ grole Wassermenge zu-
gegeben werden musste, war dies bei Biertreber nur in geringem Umfang und bei den
Garresten uberhaupt nicht notwendig. Nach der Unterdruckfiltration wiesen die Biokohlen
noch einen relativ hohen Wassergehalt von 66—-81 % auf, der allerdings durch eine Uber-
druckfiltration weiter verringert werden kdnnte. Insgesamt lassen sie sich deutlich besser
entwassern als die ,feuchten Einsatzstoffe (Bléhse, 2017). Ergebnisse zur Kohlenstoff-
und Stickstoffbilanzierung bei der Carbonisierung sind in Kapitel 9.2 dargestellt.
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Der Kohlenstoffgehalt der Biokohlen, bezogen auf Trockensubstanz (TS), lag zwischen
36 % und 63 %. Bei Biertreber hat er sich durch die Carbonisierung gegeniber dem
Einsatzstoff um ca. 15 Prozentpunkte erhoht, bei Feinmulch und Garresten dagegen im
Mittel nur um 5 bzw. 6 Prozentpunkte.

>

Einsatzstoff Feinmuich (nur Input)

Einsatzstoff Garreste

Abb. 3-2: Einsatzstoffe (links) und die nach der Carbonisierung abgetrennten Biokohlen

Tab. 3-2: Charakterisierung der Feststoffphasen vor und nach der Carbonisierung

Einsatzstoff Wassergehalt Kohlenstoff-Gehalt Brennwert
Input Output Input Output Input Output
[%] [%] [% TS] [% TS] [MJ/kg TS] [MJ/kg TS]
Feinmulch 25-28 66-67 33 36-43 12,9 13,9-17,4
Biertreber 79-83 69-77 48 63 19,7 25,7
Garreste 88-89 76-81 40 45 17,0 18,7

Anmerkung: Die Daten der Garreste beziehen sich auf die Carbonisierung bei pH 8, da bei pH4
keine Feststoffanalysen mdglich waren. Der Wassergehalt lag hier bei 72-78 %.
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4. Chemische und 6kotoxikologische Analysen

41. 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
Filterriickstand wurde bei 105 °C im Trockenschrank getrocknet, nach dem Wiegen bei
500 °C gegliht 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-
Kivettentests 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 TN,: Zur TN,-Bestimmung wurde in Verbindung mit dem TOC-
Analysator Dimatoc 2000 das Zusatzmodul DIMA-N eingesetzt. Die Detektion erfolgt nach
der Chemolumineszenzmethode gemaf DIN EN 12260.

Chlorid, Nitrat, Phosphat, Sulfat: Die Bestimmung erfolgte mit dem lonen-
chromatographen 792 Basic IC der Fa. Metrohm mit der Anionensaule Metrosep A
Supp 5. Zum Schutz der Hauptsaule wurden zwei Vorsaulen (Metronm Metrosep A Supp
4/5 Guard und Metrohm RP 2) eingesetzt. Die Proben wurden vor der Bestimmung ver-
dinnt und Uber einen 0,45 pm Filter filtriert. Die Bestimmung erfolgte in Anlehnung an die
DIN EN ISO 10304-1.

Gesamtphosphor: Die Messung des Gesamtphosphors erfolgte mit dem Kivettentest
LCK 349 der Firma Hach-Lange mit einem Messbereich von 0,05-1,5 mg/l. Zuvor wurden
die Proben entsprechend verdinnt.

Ammonium, Kalium, Natrium, Magnesium, Calcium: Die Bestimmung erfolgte mit dem
lonenchromatographen 792 Basic IC der Fa. Metrohm mit der Kationensaule Metrosep
C 4. Zusatzlich wurden die Schutzsaulen Metrohm Metrosep C4 Guard und Metrohm RP
2 eingesetzt. Die Proben wurden vor der Bestimmung verdinnt und dber einen 0,45 pm
Filter filtriert. Die Bestimmung erfolgte in Anlehnung an die DIN EN ISO 14911.
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Spektraler Absorptionskoeffizient (SAK): Die SAK-Werte wurden mit dem Photometer
Uviline 9400 der Fa. Schott Instruments in 1 cm Kuvetten bei den Wellenlangen 254 nm
und 436 nm (Farbung) gemessen.

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

Pseudomonas Sauerstoffverbrauchs-Hemmtest: Die Sauerstoffverbrauchsrate wurde
mit der Sauerstoffmessonde Tri Oximatic 300 und dem Messgerat WTW Oximeter Oxi
3000. Zur Bestimmung der Bakteriensuspension wurde das Fotometer DR LANGE
CADAS 200 verwendet.

Griinalgen-Hemmtest: Die Bestimmung des Chlorophyll-a-Gehaltes als Mal fir die
Algenkonzentration erfolgte mit dem AlgaeLabAnalyser der Fa. bbe moldaenke nach DIN
38415, Teil 33.

Wasserlinsen Wachstums-Hemmtest: Zur Aufnahme dieses Tests wurde der Foto-
analysator Lemnatec Scanalyser angewandt. Die Auswertung erfolgte mit der Auswerte-
software SawlLemna.

Daphnien-Kurzzeittest: Die Schwimmunfahigkeit als Kriterium fir die Hemmung von
Wasserflohen (Daphnia magna) wurde nach DIN 38412 Teil 30 untersucht. Die Daphnien
wurden mit unterschiedlichen Konzentrationen des Prozesswassers in Kontakt gebracht
und ihre Schwimmfahigkeit nach 24 Stunden visuell bewertet.

4.2. Chemische Parameter

In Tabelle 4-1 sind die Analysenwerte fir die HTC-Prozesswasser der drei untersuchten
Einsatzstoffe sowie die durch MAP-Fallung (siehe Kapitel 5) vorbehandelten Biertreber-
und Garreste-Prozesswasser aufgefuhrt. Demnach liegen die pH-Werte des Feinmulch-
und Biertreber-Prozesswassers mit pH = 4,6 - 4,7 im sauren Bereich, wahrend sich bei
den Garresten aufgrund des hohen Puffervermégens der Einsatzstoffe ein pH-Wert von
8,0 einstellt. Deshalb wurde mit den Garresten zusatzlich noch eine Carbonisierung bei
pH = 4 nach Zugabe von Schwefelsdure durchgefiihrt.

Den Leitfahigkeitswerten zufolge weisen alle Prozesswasser hohe Salzgehalte auf, wobei
die héchsten Werte bei den Garresten erreicht werden. Die Notwendigkeit einer Behand-
lung ergibt sich jedoch vor allem durch organische Belastung und, mit Ausnahme des
Feinmulch-Prozesswassers, durch die hohen Konzentrationen an Ammonium-Stickstoff
sowie an organischen Stickstoffverbindungen (nur bei Biertreber). Die CSB-Werte liegen
zwischen 19 g/l und knapp 57 g/l, wobei die niedrigen CSB/TOC-Verhaltnisse von 2,2-2,8
zeigen, dass der Sauerstoffanteil in den organischen Molekilen verhaltnismalig hoch
sein muss. Der Vollstandigkeit halber sind hier auch die Ergebnisse der BSB-Messungen
mit aufgeflihrt, die in Kapitel 7 ausfihrlicher dargestellt sind.
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Bei den Salzen fallen auf der Kationenseite hohe Konzentrationen an Calcium und Kalium
(bei Feinmulch), Ammonium und Magnesium (bei Biertreber) und Ammonium, Kalium und
Magnesium (bei den Garresten) auf. Die vorherrschenden Anionen sind Phosphat (bei
Biertreber und Garresten pH 4) sowie Chlorid (bei Garresten) und Hydrogencarbonat (bei
Garresten pH 8). Die daraus abgeleitete Gewinnung an Nahrstoffen wird in Kapitel 5 be-
schrieben.

Tab. 4-1:  Analysenwerte fir die HTC-Prozesswasser der drei Einsatzstoffe sowie fur die
durch Fallung behandelten Prozesswasser des Biertrebers und der Garreste
Probe Feinmuich | Biertreber | Biertreber, | Garreste Garreste | Garreste Garreste
gefalit pH4 pH 4, gefillt pH8 pH 8, gefillit
pH-Wert - 4,71 4,57 6,53 4,46 6,90 8,00 7,08
Leitfahigkeit | mS/cm 8,36 8,92 10,88 491 56,3 35,6 31,8
Ccse mg/l 31.838 56.820 52.450 18.950 16.250 23.075 21.588
Casss mg/| 11.500 26.450 25.600 8.450 10.100
Cass30o mgl| 18.300 37.750 36.900 12.400 14.900
CSB/BSB; - 2,77 2,15 2,05 2,24 2,28
CSB/BSBg, - 1,74 1,51 1,42 1,53 1,55
Crc mg/l 0 0 10 0 257 3.037 670
Crc mg/I 11.883 19.964 18.657 7.502 5.614 12.517 9.460
Croc mgl/l 11.883 19.964 18.647 7.502 5.357 9.480 8.790
CSB/TOC - 2,68 2,85 2,81 2,53 3,03 2,43 2,46
Cr mg/| 252 3.211 2.788 5.404 1.567 4.435 1.643
Cuha mg/l 30 1.121 842 5.932 1.571 4.854 966
CNHaN mg/I 23 1 654 4.606 1.220 3.769 750
Cro2 mg/I| 39 21 n.n. n.n. n.n. n.n.
Croz2n mg/Il 12 6 n.n. n.n. n.n. n.n.
Cnos mg/l 50 0 n.n. n.n. n.n. n.n.
Cno3N mg/| 1" 0 n.n. n.n. n.n. n.n.
Cros mg/I 70 2.087 128 3.438 201 300 1.332
Crour mg/l 23 1 42 1.121 66 98 435
Cna mg/Il 130 40 1.320 641 9.133 282 4.532
Ck mg/l 518 43 151 5.597 4.756 5.183 3.526
Cca mg/l 2.535 284 503 629 173 82 73
Cug mg/l 135 568 644 680 226 342 <50
Cq mg/| 40 36 40 1.120 > 10.000 980 7.559
Csos mg/| 193 181 159 25.261 3.993 n.n. 825
Csous mg/| 64 60 53 8.432 1.333 n.n. 275

Zusatzlich zur Bestimmung von Summen- und Gruppenparametern fiir die organischen
Stoffe wurden auch GC-MS Ubersichtsanalysen vorgenommen, um Hinweise auf das
Vorkommen organischer Spurenstoffe zu erhalten. Mit dieser Methode werden alle mit
Pentan extrahierbaren, mittel- bis schwerfllichtigen Verbindungen der Originalprobe er-
fasst, die sich unzersetzt verdampfen lassen. Die Erfassungsgrenze ist substanz-
spezifisch und liegt bei den meisten Stoffen bei 10 - 100 pg/l. Die Abbildungen 4-1 bis 4-3
zeigen die Chromatogramme flr die HTC-Prozesswasser der drei untersuchten Einsatz-
stoffe. An Stoffen/Stoffgruppen wurden im Einzelnen nachgewiesen:
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e Phthalate (10 - 30 pg/l)

e Pyrazine (bis > 1000 pg/l), allerdings nicht bei Feinmulch-Prozesswasser
e Phenole (1000 - 2000 pg/l)

e Ketone (500 - 1000 ug/l)

e Terpene (50 - 150 pg/l)

¢ nicht naher zuordbare organische Verbindungen (100 - 400 ug/l)
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Abb. 4-1:  GC-MS Chromatogramm fur das HTC-Prozesswasser von Feinmulch (ISTD =
Interner Standard)
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Abb. 4-2:  GC-MS Chromatogramm fir das HTC-Prozesswasser von Biertreber
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Abb. 4-3: GC-MS Chromatogramm fur das HTC-Prozesswasser von Garresten (pH 4)
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4.3. Okotoxikologische Parameter

Da bisher nur sehr wenig Uber die toxischen Auswirkungen von HTC-Prozesswasser auf
Organismen bekannt ist, wurden DIN-genormte Tests mit Modellorganismen durchgefuhrt.
Anhand dieser Tests konnen generelle Aussagen getroffen werden, ob und ab welcher
Konzentration ein negativer Effekt durch die Prozesswasser hervorgerufen wird. Der
Grenzwert, bei dem von einer signifikanten Hemmung gesprochen wird, ist durch eine
prozentuale Hemmung von 20 % im Vergleich zu einem Kontrollansatz ohne Probe fest-
gelegt. Bei hemmenden Einzelstoffen, deren Bestimmung als konzentrationsabhangige
Verdinnungsreihe durchgefiihrt wird, wird der so genannte EC-Wert bestimmt, wobei EC
fur Effect Concentration steht. So gibt der EC5-Wert an, bei welcher Konzentration der
untersuchten Substanz eine 50-%ige Hemmung beziehungsweise Mortalitdt des Test-
organismus gemessen wird.

Proben, deren Hemmstoffkonzentration nicht bekannt ist, weil es sich um ein Stoff-
gemisch handelt, oder bei denen nicht klar ist, welche Substanz als Hemmstoff wirkt,
werden durch die Verdunnungsstufe G (Giftfaktor) charakterisiert. Die fur die toxiko-
logische Beurteilung maRgebende Verdinnungsstufe ist jene, bei der eine Hemmung von
20 % erreicht wird, und wird als Gy-Wert bezeichnet.

Es wurden Untersuchungen unter Verwendung von vier Testorganismen durchgefihrt:

- Pseudomonas putida (Hemmung von Bakterien)
- Desmodesmus subspicatus (Hemmung von Algen)
- Lemna minor (Hemmung hdherer Wasserpflanzen)

- Daphnia magna (Hemmung von Zooplankton)

In Abbildung 4-4 ist die Versuchsanordnung fir den Bakterien-Hemmtest wiedergegeben,
und Abbildung 4-5 zeigt die flir Verdinnungsstufen zwischen 10 und 100 erhaltenen
Testergebnisse fur alle drei Prozesswasser. Demnach konnte hier keine Beeintrachtigung
der Organismen festgestellt werden, vielmehr ist sogar eine leichte Férderung der Sauer-
stoffverbrauchsrate der Bakterien durch das HTC-Prozesswasser erkennbar. Grund fir
diesen Effekt sind vermutlich die im Prozesswasser enthaltenen Verbindungen wie Zucker
und niedermolekulare organische Sauren, die fur die Bakterien leicht abbaubares Substrat
darstellen.



Hochschule OWL Chemische und 6kotoxikologische Analysen 14

Abb. 4-4: Versuchsaufbau zur Bestimmung der Sauerstoffverbrauchsrate im Bakterien-
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Abb. 4-5: Ergebnisse des Bakterien-Hemmtests fir die HTC-Prozesswasser (negative
Hemmung bedeutet Férderung des Sauerstoffverbrauchs)

In Abbildung 4-6 ist die Versuchsanordnung fir den Grinalgen-Hemmtest dargestellt, und
Abbildung 4-7 zeigt die ermittelten Hemmungen fiir Verdinnungsstufen zwischen 10 und
320. Wahrend der Gy-Wert fur Feinmulch-Prozesswasser bei ca. 75 liegt, ist fur die
beiden anderen Prozesswasser auch bei Verdiinnungen von mehr als 1:200 noch immer
eine Hemmung von mehr als 20 % erkennbar. Das Wachstum von Grinalgen wird durch
die Inhaltsstoffe der Prozesswasser also signifikant beeintrachtigt.
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Abb. 4-6: Versuchsaufbau zur Untersuchung der Algentoxizitat
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Abb. 4-7: Ergebnisse des Grlinalgen-Hemmtests fur die drei HTC-Prozesswasser

Abbildung 4-8 zeigt die Versuchsanordnung flir den Lemna-Hemmtest. Die Auswerte-
parameter bei diesem Test sind die Frondzahl und die Frondflache, die optisch erfasst
werden. Abbildung 4-9 gibt die fir Verdinnungsstufen zwischen 10 und 100 erhaltenen
Ergebnisse wieder. Die Befunde flir Frondzahl und Frondflache haben sich bei der Aus-
wertung im Ubrigen nicht sehr stark unterschieden. Fir das Feinmulch- und Gérreste-
Prozesswasser wurde durch Interpolation ein Gy-Wert von 25 ermittelt, d.h. nur bei einer
Verdunnung kleiner als 1:25 trat eine Hemmung von mehr als 20% auf. Fir Biertreber-
Prozesswasser lag dieser Wert mit G, = 100 dagegen signifikant héher.

Abb. 4-8: Versuchsanordnung zur Untersuchung von Hemmwirkungen auf den Test-
organismus Lemna minor



Hochschule OWL

Chemische und 6kotoxikologische Analysen

16

100

80

60

40

Hemmung [%]

-20 -

-40

Abb. 4-9: Ergebnisse des Lemna-Hemmtests fiir die drei HTC-Prozesswasser
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In Abbildung 4-10 ist der Testorganismus Daphnia magna wiedergegeben, und Abbildung
4-11 zeigt die flr Verdinnungsstufen zwischen 30 und 200 erhaltenen Testergebnisse fiir
Feinmulch- und Biertreber-Prozesswasser. Wie zu erkennen ist, werden die Daphnien
signifikant durch beide Prozesswasser gehemmt; da der durch Interpolation bestimmte
Gyo-Wert bei ca. 110 bzw. 180, also oberhalb von 100, liegt.

Abb. 4-10: Testorganismus Daphnia magna
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Abb. 4-11: Ergebnisse des Daphnien-Hemmtests fir zwei HTC-Prozesswasser
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Eine qualitative Zusammenfassung der Ergebnisse der 6kotoxikologischen Untersuchun-
gen ist in Tabelle 4-2 gegeben. Als Kriterium fir die Unterscheidung zwischen geringer
und starker Hemmwirkung wurden hierbei der Gy-Wert verwendet: Werte < 100 wurden
als gering, Werte > 100 als stark eingestuft. Die in den Prozesswassern enthaltenen
Substanzen wirken sich offensichtlich starker hemmend auf héhere Organismen (Lemna,
Daphnien) aus als auf Bakterien. Allerdings weisen zwei der drei Prozesswasser auch
eine starke Algentoxizitat auf.

Tab. 4-2:  Ubersicht Uber die Ergebnisse der dkotoxikologischen Untersuchungen mit
den drei HTC-Prozesswassern

Feinmulch Biertreber Garrest pH4

Pseudomonas
- Sauerstoffverbrauchshemmtest

Griinalgen
- Chlorophyll-Fluoreszenztest

Lemna
- Wachstumshemmtest

Daphnien
- Kurzzeittest

geringe
Hemmung

Aus der Literatur sind uns vergleichbare Untersuchungen mit HTC-Prozesswassern nicht
bekannt. Allerdings fanden Zhou et al. (2015) bei Abwassern, die bei der hydrothermalen
Umwandlung von organischen Feststoffen in flissige, él-artige Produkte anfallen, Hinweise
auf eine deutliche Algentoxizitat. Dies stimmt mit dem in Tabelle 4-2 wiedergegebenen
Befund uberein.

Es war nicht mdglich, die 6kotoxikologischen Wirkungen mit bestimmten Stoffen bzw.
Stoffgruppen in Verbindung zu bringen. Die Ergebnisse unterstreichen aber, dass HTC-
Prozesswasser auf jeden Fall einer Vorbehandlung beduirfen, um diese Wirkungen zu
verringern und bestenfalls zu beseitigen.
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5. Nahrstoffgewinnung

5.1. Randbedingungen

Zwei der drei untersuchten Einsatzstoffe, namlich Biertreber und Garreste, weisen hohe
Gehalte an den Nahrstoffen Phosphor und Stickstoff auf, wie die in Tabelle 5-1 wieder-
gegebenen Ergebnisse von Feststoffanalysen zeigen.

Tab. 5-1:  Gehalte an organischen Stoffen, Nahrstoffen und Magnesium in den Einsatz-
stoffen Biertreber (Sldtreber, 2017) und Garreste (LUFA NRW, 2017)

Einsatzstoff ~ Organische Stoffe ~ Stickstoff = Phosphat-P ~ Kalium  Magnesium

[% TS] [% TS] [% TS] [% TS] [% TS]
Biertreber 4.3 0,67 0,22
Garreste 70 7,98 1,74 6,90 0,95

Den in Tabelle 4-1 (siehe Kapitel 4.2) aufgefuhrten Analysenwerten fir die Prozesswasser
zufolge gehen die Nahrstoffe Uberwiegend in anorganischer Form in die wassrige Phase
Uber. Eine Ausnahme stellt Stickstoff beim Einsatzstoff Biertreber dar, von dem auch ein
nennenswerter Anteil in Form von EiweilRverbindungen organisch gebunden ist. Bei den
Garresten flhrt die Carbonisierung bei pH 4 zu einer deutlich verbesserten Freisetzung
von Phosphor gegeniber der Umwandlung bei pH 8.

Da neben Ammonium und Phosphat in beiden Prozesswassern Magnesium mit einer
Konzentration von mehr als 20 mmol/l vorliegt, wiirde es bei der fir die biologische Be-
handlung der Prozesswasser erforderliche Anhebung des pH-Wertes zur Ausfallung von
Magnesiumammoniumphosphat (MgNH,PO, = MAP) kommen. Wie die in Abbildung 5-1
dargestellten Ergebnisse einer friheren Untersuchung mit Biertreber-Prozesswasser
zeigen, war hier bereits ein pH-Wert von 7 fir eine rund 50-%ige Fallung des Phosphats
ausreichend. Deshalb wurden die Nahrstoffe durch absatzweise Fallung bereits vor der
anaeroben Behandlung des Biertreber- und Garreste-Prozesswassers abgetrennt.
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Abb. 5-1:  Verlauf der Phosphat- und Ammoniumkonzentration sowie der gebildeten
Feststoffe (gemessen als AFS) in Biertreber-Prozesswasser nach pH-
Anhebung (Fettig et al., 2013)



Hochschule OWL Nahrstoffgewinnung 19

5.2. Biertreber-Prozesswasser

Die MAP-Fallung erfolgte beim Biertreber-Prozesswasser derart, dass angestrebt wurde,
das Phosphat weitgehend abzutrennen. Hierzu wurde Magnesiumoxid als Feststoff zuge-
geben und der pH-Wert auf pH = 7 angehoben. Unter Berilcksichtigung der im Prozess-
wasser enthaltenen Stoffmengen ergab sich ein molares Verhaltnis der Reaktionspartner
von Mg : NH4-N : PO4,-P =1,4: 2,8 :1,0. Wie die in Tabelle 5-2 angegebenen Konzen-
trationen zeigen, konnten damit fast 94 % des Phosphors als Fallungsprodukt gewonnen
werden. Die gleichzeitige Abnahme der Ammoniumkonzentration entspricht allerdings
nicht einer 1 : 1-Stéchiometrie, vermutlich weil gleichzeitig mit dem MAP noch Calcium-
phosphate gebildet worden sind. Abbildung 5-2 zeigt das abgetrennte und getrocknete
Fallungsprodukt, das durch die Einbindung organischer Stoffe braunlich erscheint.

Tab. 5-2: Konzentrationen der Nahrstoffe Ammonium-Stickstoff und Phosphat-Phosphor
in Biertreber-Prozesswasser vor und nach der MAP-Fallung

Probe NH4-N PO,-P

c[mg/l] c[mmol/l] Ac [mmol/l] c [mg/l] ¢ [mmol/l] Ac [mmol/l]
PW roh 870 62,1 681 22,0
PW gefallt 654 46,7 15,4 42 1,4 20,6

Abb. 5-2:  MAP-Fallungsprodukt aus Biertreber-Prozesswasser

Somit konnte gezeigt werden, dass die MAP-Fallung ein geeignetes Verfahren zur
Gewinnung von Phosphor aus Biertreber-Prozesswasser darstellt. Als besonders positiv
ist anzumerken, dass ein hoher Wirkungsgrad schon bei neutralen pH-Werten erreicht
werden kann. Um den optimalen pH-Bereich flr die MAP-Bildung von pH = 9 - 9,5 ein-
zustellen, wirde eine deutlich groRere Menge an Natronlauge benétigt; dies scheint aber
nicht erforderlich zu sein.
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5.3. Garreste-Prozesswasser (pH 8)

Beim Garreste-Prozesswasser orientierte sich die MAP-Fallung an dem Ziel, die Konzen-
tration an Ammonium auf < 1000 mg/I zu verringern. Hierzu wurde aul3er Magnesiumoxid
auch Phosphorsaure zugegeben und der pH-Wert auf pH = 7 eingestellt. Unter Berlck-
sichtigung der im Prozesswasser enthaltenen Stoffmengen ergab sich ein molares Ver-
haltnis der Reaktionspartner von Mg : NH4-N : PO4-P = 1,4 : 1,2 : 1,0. Die in Tabelle 5-3
angegebenen Konzentrationen zeigen, dass 83 % des Ammoniums als Fallungsprodukt
abgetrennt werden konnte. Allerdings war die Ausfallung nicht ganz vollstandig, wie die
erhdhte Restkonzentration an Phosphat beweist. Hier hatte moglicherweise eine weitere
Anhebung des pH-Wertes die Ausbeute noch verbessern kénnen. Abbildung 5-3 zeigt das
abgetrennte und getrocknete, helle Fallungsprodukt.

Tab. 5-3: Konzentrationen der Nahrstoffe Ammonium-Stickstoff und Phosphat-Phosphor
in Garreste-Prozesswasser (pH 8) vor und nach der MAP-Fallung

Probe NH4-N PO,-P
c[mg/l] c[mmol/l] Ac [mmol/l] c [mg/l] ¢ [mmol/l] Ac [mmol/l]
PW roh 3.769 269,3 98 3,2
Dosierung 6.800 2194
PW gefallt 750 53,6 215,7 435 14,0 208,6

Abb. 5-3: MAP-Fallungsprodukt aus Garreste-Prozesswasser (pH 8)

Die MAP-Fallung ist also auch ein prinzipiell geeignetes Verfahren zur Abtrennung von
Ammonium aus Garreste-Prozesswasser, allerdings erfordert dies die Zugabe einer gros-
sen Menge an Phosphorsaure. Ein kostenglnstigeres Verfahren ware die Desorption von
Ammoniak mit Luft nach Anhebung des pH-Wertes auf ca. 10,5. Diese Variante konnte
aus labortechnischen Griinden im Rahmen des Projektes jedoch nicht untersucht werden.
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5.4. Garreste-Prozesswasser (pH 4)

Wie bereits diskutiert, werden bei der Carbonisierung von Garresten bei pH = 4 erheblich
mehr Nahrstoffe freigesetzt. Dennoch liegt weiterhin ein stéchiometrischer Uberschuss an
Ammonium im Vergleich zu Phosphor vor. Deshalb wurde fir die MAP-Fallung auch hier
aulter Magnesiumoxid noch Phosphorsaure zugegeben und der pH-Wert auf pH = 7 ein-
gestellt. Unter BerUcksichtigung der im Prozesswasser enthaltenen Stoffmengen betrug
das molare Verhaltnis der Reaktionspartner wieder Mg : NH,-N : PO,-P =1,4: 1,2 : 1,0.
Wie die in Tabelle 5-4 angegebenen Konzentrationen zeigen, konnten mehr als 99 % der
gesamten Phosphatmenge und 74 % des Ammoniums als Fallungsprodukt gewonnen
werden. Abbildung 5-4 zeigt den getrockneten, fast weilten Feststoff.

Tab. 5-4: Konzentrationen der Nahrstoffe Ammonium-Stickstoff und Phosphat-Phosphor
in Garreste-Prozesswasser (pH 4) vor und nach der MAP-Fallung

Probe NH4-N PO.-P
c[mg/l] c[mmol/l] Ac [mmol/l] c [mg/l] ¢ [mmol/l] Ac [mmol/l]
PW roh 4.606 329,0 1.121 36,2
Dosierung 7.380 238,0
PW gefallt 1.220 87,1 241,9 66 21 2721

Abb. 5-4: MAP-Fallungsprodukt aus Garreste-Prozesswasser (pH 4)

Die MAP-Fallung fuhrte beim Garreste-Prozesswasser (pH 4) zu geringeren Phosphat-
gehalten als bei pH = 8, allerdings musste auch hier Phosphorsaure zugegeben werden.
Aus versuchstechnischen Grunden erfolgte die pH-Absenkung vor der Carbonisierung mit
Schwefelsaure. Um anschlieRend die anaerobe Behandlung des Prozesswassers zu er-
moglichen, war es erforderlich, nach der MAP-Fallung noch eine Fallung mit Barium-
chlorid anzuschlieRen. Damit wurde der Sulfatgehalt von 25,3 g/l auf 4 g/l gesenkt.
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6. Versuche zum anaeroben Abbau

6.1. Ziele der anaeroben Abbauversuche

Um ein umfassendes und vor allem wirtschaftliches Reinigungskonzept zur Behandlung
von Prozesswassern aus der hydrothermalen Carbonisierung entwickeln zu kdnnen, spielt
eine funktionierende anaerobe Vorbehandlung eine entscheidende Rolle. Erste Erfahrun-
gen mit der Monovergarung von HTC-Prozesswassern zeigen, dass diese zwar prinzipiell
mdglich ist, es aber bereits bei vergleichsweise niedrigen Raumbelastungen von
3,5-4 kg/(m3-d)) zu einer Hemmung der anaeroben Biozénose kommt (Fettig et al., 2013).
Als Ursache werden hier vor allem hohe Konzentrationen an organischen Sauren sowie
nicht zu identifizierende Prozesswasserinhaltsstoffe vermutet. Um dennoch einen stabilen
anaeroben Abbauprozess bei entsprechend hohen und damit wirtschaftlichen Raum-Zeit-
Ausbeuten etablieren und aufrecht erhalten zu kdnnen, wurde ein modifiziertes Behand-
lungskonzept fir die drei verschiedenen HTC-Prozesswasser unter Verwendung eines
Co-Substrates untersucht. Die Wahl fir ein geeignetes Co-Substrat (CS) fiel auf Bier
(Pils-Bier) einer lokalen Brauerei. Das Co-Substrat sollte die Biologie mit einer leicht ab-
baubaren C-Quelle und mit genigend Nahrstoffen sowie Spurenstoffen versorgen und
somit einen stabilen Grundumsatz der Bakterien bewirken.

Das Hauptaugenmerkt der anaeroben Langzeituntersuchungen lag neben der maximal
mdglichen Raum-Zeit-Ausbeute auch auf dem optimalen Mischungsverhaltnis zwischen
HTC-Prozesswasser und Co-Substrat. Auch sollte festgestellt werden, ob durch den Ein-
satz des CS eine Hemmung ausbleibt oder weitestgehend verhindert werden kann. Fur
die Durchfihrung der Versuche wurden ein anaerober Festbettreaktor (AF) und ein
anaerober Moving Bed Bio Reactor (AnMBBR) verwendet. Beide wurden auf Basis der
Parameter CSB-Elimination, Biogasproduktion, Biogasqualitat, spezifischer Biogas- und
Methanertrag sowie anhand der Prozessstabilitat, reprasentiert durch das FOS/TAC-
Verhaltnis, miteinander verglichen und bewertet.

Parallel zu den kontinuierlichen Versuchen wurden Batchtests durchgefiihrt. Diese sollten
die Frage der idealen Schlammbelastung, Mischungsverhaltnisse von Co-Substrat zu
HTC-Prozesswasser und etwaige Hemmungen naher beleuchten. Zusatzlich sollte der
Einsatz von Pulveraktivkohle (PAK) getestet werden. Es wurde vermutet, dass sie nicht
nur eine Reduzierung der hemmend wirkenden Substanzen bewirkt, sondern auch einen
positiven Effekt auf die Methangasproduktion, die Biogasqualitat sowie die SMA hat.

6.2. Material und Methoden

6.2.1. Verwendete anaerobe Biomasse

Sowohl fiir die Batchtests als auch fir samtliche kontinuierlichen anaeroben Abbau-
versuche wurde die gleiche granulierte anaerobe Biomasse aus dem EGSB-Reaktor
eines Fruchtsaftherstellers verwendet. Diese wies einen TR-Gehalt von 51,7 g/l und einen
0TR-Gehalt von 44 g/l, entsprechend 85 %, auf.
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Die verwendete Biomasse hatte neben einem granulierten Anteil auch einen hohen, aber
nicht quantifizierbaren Anteil an flockenférmiger Biomasse. Die Pellets waren teilweise
zerstort. Die mittlere GroRe der erhaltenen Pellets lag bei ca. 3,0 mm.

6.2.2. Batch-Tests zur Bestimmung der Schlammaktivitat und des anaeroben Ab-
baus

Versuchsaufbau

Die Durchfiihrung der Batch-Tests erfolgte nach den Vorgaben der ATV-DVWK [G-5.1
(2004) und VDI 4630. Der Versuchsaufbau wurde zur Beantwortung der folgenden Frage-
stellungen herangezogen:

- Bestimmung der Schlammaktivitat (Schlammaktivitatstests) der verwendeten Bio-
masse,

- Ermittlung der idealen Schlammbelastung fiir die kontinuierlichen anaeroben Ab-
bauversuche,

- Ermittlung des anaeroben Abbaus der HTC-Prozesswasser,

- Untersuchung des Einsatzes von Pulveraktivkohle (PAK) zur Reduzierung der
hemmenden Eigenschaften der HTC-Prozesswasser.

Bei dem Versuchsaufbau handelte es sich im Wesentlichen um ein System mit einem
papierlosen Schreiber mit daran angeschlossenen separaten Druckaufnahmesystemen.
Ein Druckaufnahmesystem bestand aus einer Weithalsflasche und einem Industriedruck-
sensor, der mit dem papierlosen Schreiber Uiber Steuerleitungen verbunden ist. Abbildung
6-1 zeigt den prinzipiellen Versuchsaufbau. Die Weithalsflaschen waren mit Septen zur
Gasanalyse ausgestattet.

Drucksensor

D

Papierloser-Schreiber

Weithalsflasche
(1,0L)

Abb. 6-1: Prinzipieller Versuchsaufbau der anaeroben Batch-Tests
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Versuchsdurchfiihrung

Voranalytik

Aus der Biomasse wurden der TR, oTR sowie pH-Wert und aus dem Substrat der Ccgp
und Scsg sowie der pH-Wert bestimmt. Um eine Auszehrung des Schlamms und dessen
ausreichende Temperierung zu erreichen, musste dieser vor der Analyse fir 2 bis 7 Tage
im Klimaschrank temperiert werden.

Durchfiihrung

Die Batch-Tests wurden grundsatzlich als Doppelansatze durchgefiihrt. Die Wahl der
Schlammbelastung erfolgte abhangig vom eingesetzten Substrat.

Die verwendete Biomasse wurde nach jedem durchgefiihrten Batchtest aufgefangen und
fur den nachsten Ansatz wiederverwendet. Eine Grundversorgung der Biomasse mit
Spurenelementen wurde durch Zugabe einer Spurenelementstammidsung sichergestellt.
Die Zugabe erfolgte einmalig zu Beginn der Versuche. Verwendet wird das Produkt
Nutromex Plus (Produktcode 232) der Firma Omex Agriculture Ltd. Lincolnshire, UK.

Vor und nach dem Beflllen der Batch-Reaktoren mit Schlamm wurden diese mit Stickstoff
gespult, um eine Kontamination mit Sauerstoff zu verhindern. Nach Beflillen der Batch-
Reaktoren mit Substrat wurden Temperatur und pH-Wert gemessen und der pH-Wert ggf.
auf 7,8 bis 8,0 eingestellt. Anschlielend wurde der Gasraum erneut mit Stickstoff gespilt
und die Drucksensoren installiert. Die Betriebstemperatur betrug bei allen Versuchen kon-
stant 38 °C im Thermostatschrank (Firma Lovibond). Die Durchmischung erfolgte manuell
durch tagliches leichtes Aufschitteln.

Das entstandene Gas wurde im Anschluss an die Versuche mittels Gaschromatographie
auf seine Zusammensetzung untersucht.

Auswertung

Der Anfall von Biogas in den Konstant-Volumen-Reaktoren wurde kontinuierlich tber den
Druckanstieg gemessen und aufgezeichnet. Die Berechnung des CH;-Gasanfalls erfolgte
computergestiitzt Uber den ermittelten Druck und das bekannte Reaktorvolumen. Dabei
wurde aus dem gemessenen Druck und dem bekannten Volumen des Reaktionsgefales
unter Verwendung der Gasgesetze das Gasvolumen bei Normbedingungen STP (Stan-
dard Temperature and Pressure; 0 °C, 1.013 mbar) errechnet. Die CHs;-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 Biomassegehalt bekannt ist, die Aktivitat in
kg CSB/(kg oTS-d) ermittelt. Bei den Berechnungen wurde der Scsg des Schlammwassers
sowie die Biogasproduktion aus den Blindansatzen der Biomasse berticksichtigt.

Berechnungsanséatze

Die Berechnung des Volumenanteils des Methans in der Gasphase erfolgte mit folgender
Formel (Urban, 2009):
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Vo - PEnde Vol.-% CH, Formel 6-1
CH, — YGasraum X X 100
pAtmospére
mit: Vcra = gebildetes CH4 in ml
VGasraum = Gasraum der Probeflasche in ml
PEnde = Druck zum Versuchsende in bar
Patmosphare = Umgebungsdruck in bar

Vol.-% CHs = Anteil des CH4 am Gesamtgasvolumen in %

Das Volumen an Methan in der flissigen Phase wurde tber den ermittelten Druck im Ver-
suchsgefal® 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 Flissigkeit ist. Die Proportionalitat wird durch
die Henry-Konstante ausgedriickt. Im ersten Schritt wurde der Partialdruck des Methans
nach folgender Formel ermittelt.

Dy = P X Vol.—% CH, Formel 6-2
i Ende 100
mit: p; = Partialdruck des Gases (i) in bar
PEnde = Druck zum Versuchsende in bar

Vol.-% CHs = Anteil des CH4 am Gesamtgasvolumen in %

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

C, =Ky, xp; Formel 6-3

mit: C; = 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 (ber die ermittelte Konzen-
tration, das Molvolumen des Gases und das Volumen des Inokulum nach folgender For-
mel berechnet:

VCH4HZO =C, x Vm,(:/—/4 X VAnsatz,/—/20 Formel 6-4
mit: Veg, m.0 = Volumen des Gases (i) in der flissigen Phase in miGas

Ci = Konzentration des Gases (i) in H2O in mol/li20 nach Henry und Dalton

Vinca, = Molvolumen des Gases (i) = 22,414 |gas/mol

Vinsaezao = Volumen des Inokulum in mlkzo

Die Umrechnung der ermittelten Werte in das Gasvolumen bei Normbedingungen erfolgte
nach dem Gesetz von Gay-Lussac mit folgender Formel (Urban, 2009):
v _v Ty Formel 6-5
N,CH, — YVersuch,CH, X T
Versuch

mit: Vn.cHa = Gasvolumen unter Normbedingungen ml

Vversuchcha = Gasvolumen unter Versuchsbedingungen in ml

TN = Temperatur fir Normvolumen = 273,15 K

Tversuch = Temperatur unter Versuchsbedingungen in K
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Versuchsplan — Batchtests

Aus der Vielzahl durchgefiihrter Batchtests wurden die signifikantesten 16 Versuchsreihen
ausgewertet. Die Tabelle 6-1 zeigt den Versuchsplan dieser Batchtestreihen mit HTC-
Prozesswassern; Tabelle 6-2 gibt eine Ubersicht (iber die Batchtestreihen mit HTC-
Prozesswassern unter Zugabe von Pulveraktivkohle. Fur alle Batchtests wurde die gleiche
Biomasse genutzt, welche auch in den kontinuierlichen Abbauversuchen Anwendung
fand.

Tab. 6-1: Versuchsplan der Batchtestreihen mit HTC-Prozesswassern

Verwendetes :
Nr. Dauer Borr.css HTC- Veéwendeti l\(/l)lschung
Prozessw. ( CSB,HTC CSB,CS)
[h] [kg CSB/ HTC- Co-
kg oTR] Prozessw. Substrat
1 167 0,1-1,0 - - 100 %
2 162 0,1-1,0 Feinmulch 25 % 75 %
3 160 0,1-1,0 Feinmulch 50 % 50 %
4 186 0,1-1,0 Feinmulch 75 % 25 %
5 211 0,1-1,0 Feinmulch 100 % -
_ 25 % 75 %
6 167 0,4;0,5;,0,6;0,7;,0,8 Biertreber
50 % 50 %
_ 75 % 25 %
7 98 0,4;0,5;0,6;0,7;0,8 Biertreber
100 % -
Garrest (pH 4) o i
(unbehandelt) 100 %
8 117 0,4;0,5;0,6;0,7; 0,8 Géirrest (pH 8)
arrest (p o i
(unbehandelt) 100 %
Garrest (pH 4)
(MAP- und S- 100 % -
9 457  0,2:0,3;0,4;0,5,0,6 Fallung)
Garrest (pH 8) o i
(MAP-Fallung) 100 %
Feinmulch 100 % -
Biertreber 100 % -
Garreste (pH 4)
10 1.985 0,3 (MAP- und S- 100 % -
Fallung)
Garreste (pH 8) 100 % )

(MAP-Fallung)
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Tab. 6-2: Versuchsplan der Batchtestreihen mit HTC-Prozesswassern unter Zugabe von
Pulveraktivkohle
Nr Verwendetes Verwendete Zugegebene
Dauer BotrcsB HTC- Mischung PA?K-?\/Ienge
Prozessw. (Ccsgntc + Cesscs)
[kg CSB/ HTC- Co-
[l kg oTR] Prozessw. Substrat (o]
0,4 bis 0,7 25 % 75 %
0,5und 0,6 _ 50 % 50 %
11 497 Feinmulch 1
0,5und 0,6 75 % 25 %
0,5und 0,6 100 % -
0,025; 0,05;
. 0,1; 0,25; 0,5;
0, 0, v 1y ) ) 1y
12 161 0,5 Feinmulch 25 % 75 % 0.75: 1.0 2.0.
5,0; 10,0
5,0
13 167 0,5 Feinmulch 25 % 75 % (10 PAK-Sorten,
siehe Text)
25 % 75 %
50 % 50 % .
14 192 0.5 Feinmulch ’ ’ 1,0:5,0 und
75 % 25 % 10,0
100 % -
15 166 0,5 Biertreber 100 % i 1,0; 5,0 und
Garrest (pH 4)
100 % -
6 120 05 (unbehandelt) ° 1,0: 5.0 und
’ Garrest (PH8) 1 o, ] 10,0
(unbehandelt) °

Verwendete Pulveraktivkohlen

Fur die Batchtests mit Pulveraktivkohle wurden die in Tabelle 6-3 aufgelisteten Pulver-
aktivkohlen bzw. die dort angegebenen gemahlenen Kornkohlen verwendet.
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Tab. 6-3: Verwendete Aktivkohlesorten und deren Hersteller

Hersteller Produktbezeichnung Typ
Chemviron Carbon GmbH, Beverungen CycleCarb 401 GAK gemahlen
Donau Carbon GmbH, Frankfurt Carbopal AP PAK
Jacobi Carbons GmbH, Frankfurt AquaSorb® 6300 GAK gemahlen
Norit Deutschland GmbH, Riesbiirg SAE-Super PAK
Jacobi Carbons GmbH, Frankfurt ReSorb HC 8x40 GAK gemahlen
Chemviron Carbon GmbH, Beverungen CycleCarb 201 GAK gemahlen
Norit Deutschland GmbH, Riesbiirg NRS CARBON EA 0.5-1.5 GAK gemahlen
CarboTech AC GmbH, Essen PAK C 1150 S PAK
Jacobi Carbons GmbH, Frankfurt AquaSorb® 5000P PAK
Chemviron Carbon GmbH, Beverungen CycleCarb 301 GAK gemahlen

6.2.3. Kontinuierliche anaerobe Abbauversuche

Versuchsaufbau der anaeroben Reaktoren

Zur Durchfihrung der kontinuierlich betriebenen anaeroben Abbauversuche wurden ein
anaerober Festbettreaktor und ein anaerober Moving Bed Bio Reactor (AnMBBR) einge-
setzt. Beide bestehen aus transparentem PVC-U mit einem Netto-Arbeitsvolumen von
jeweils 3,74 | und wurden im Upflow betrieben. Der prinzipielle Systemaufbau des Fest-
bettreaktors ist aus Abbildung 6-2 der des AnMBBR aus Abbildung 6-3 zu entnehmen.

Gasuhr |
Biogasspeicher —
Anaerober
Festbettreaktor | —
M 3,741
1NN [« Y HE =
| | s | =
T | 311
— TT< | BT
= e |2
Zulauf- innn u ] Ablauf
PUmpE Ablauftank
(|
M&A-Becken ) Rezirkulations-
(101) T Pumpe

Abb. 6-2: Verfahrensschema des anaeroben Festbettreaktors
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Festbettmaterial

Als Festbettmaterial wurden Fullkérper der Fa. Envimac, Oberhausen (Produktname:
Pallringe, Ausmafe 15 x 15 mm) eingesetzt. Die Fullkérper weisen nach Hersteller-
angaben eine spezifische Oberflache von 350 m?m? auf. Das freie Volumen entspricht ca.
88 Vol.-%.

In den Festbettreaktor wurden 649 dieser Festbettkdrper in einem Edelstahlgestell fest
eingebaut. Das Edelstahlgestell hatte eine Gesamthéhe von 50 cm und einen Durch-
messer von 8 cm. Um die Flllkérper in Position zu halten, wurden am oberen und unteren
Ende des Gestells sowie alle 10 cm, verteilt Uber die Gesamthohe, Siebe eingebaut. Die
Schittung des Festbettmaterials entsprach einem Volumen von 2,74 |, die spezifische
innere Oberflache 0,96 m? (rechnerisch).

In den AnMBBR waren 510 Festbettkorper in einer losen Schittung eingebaut (ca. 2,1 1).
Die Menge an Fullmaterial ist durch praktische Vorversuche ermittelt worden, um ein frei
bewegliches Filterbett zu etablieren und Verstopfungen zu verhindern.

Gasuhr :
Biogasspeicher —
Anaerober
Moving Bed Bio [:
Reactor : __|
@ (AnMBBR)
3,741 _
| | '
Zulauf- ] Ablauf
Pumpe Ablauftank
0
M&A-Becken ) Rezirkulations-
(101) Pumpe

Abb. 6-3: Verfahrensschema des anaeroben Moving Bed Bio Reactors (AnMBBR)

Allgemeine Reaktorausristung

Beide Reaktoren waren isoliert und durch getrennt regelbare Heizkreislaufe (HeiRwasser-
mantel) auf Arbeitstemperatur (38 °C) gehalten. Ein Labor-Warmebad (Julabo Labor-
technik GmbH, Seelbach, Typ: Variomag, Modell: E) stellte das heille Wasser zur
Verfligung.

Das Substrat (Abwasser) wurde in einem abgedeckten und kontinuierlich durchmischten
Vorlagebehalter vorgehalten (M+A-Becken, nicht isoliert). Die Vorlage diente gleichzeitig
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als Vorversauerungsbehalter. Die Aufenthaltszeit des Substrates in der Vorlage betrug
mindestens einen Tag bei Raumtemperaturen von 20-24 °C. Aus der Vorlage wurde das
Substrat beiden Versuchsreaktoren jeweils mit einer separaten Schlauchpumpe (Firma
Watson-Marlow, Rommerskirchen, Typ 101 U/R) kontinuierlich zugefuhrt.

Zur Rezirkulation des Reaktorinhalts hatte jeder Reaktor ein Rezirkulationssystem, beste-
hend aus einer Schlauchpumpe (Heidolph Instruments GmbH & Co. KG, Kelheim, Typ:
PD 5001), einem gasdichten Uberlauf im Kopf jedes Reaktors und einem separaten
Pufferbehalter (2,5 |, isoliert, nicht gasdicht). Der Rezirkulations-Volumenstrom wurde
dem Pufferbehalter entnommen und zusammen mit dem Zulauf in den Reaktorboden ge-
pumpt. Die Aufstromgeschwindigkeit als Summe von Zulauf und Rezirkulation betrug in
beiden Reaktoren jeweils 1,0 m/h. Im Kopfteil jedes Puffertanks befand sich ein Ablauf-
system, mit dessen Hilfe der Ablauf jedes Reaktorsystems enthnommen und in Kunststoff-
kanistern (LDPE, 10 I, nicht isoliert) separat gesammelt wurde.

Das erzeugte Biogas wurde im jeweiligen Reaktorkopf gefangen und zur Quantifizierung
Uber einen Gaszahler gefiihrt (Dr.-Ing. Ritter Apparatebau GmbH, Bochum, Deutschland,
Typ: Milligascounter). AnschlielRend wurde das Gas in einem Gasbeutel fiir die qualitative
Gasanalyse gesammelt. Die Pufferbehalter sowie die Ablaufbehalter (Kunststoffkanister)
waren weder an das Gassystem angeschlossen, noch waren diese gasdicht.

Biomassegehalt in den Reaktoren

Die Biomasse beider Versuchsreaktoren wurde zu Beginn jeder Versuchsphase ausge-
tauscht. Beiden Reaktoren wurde immer die gleiche Menge Biomasse zugegeben. Das
verbliebene Reaktorvolumen sowie das Volumen des Pufferbehdlters wurden mit
Leitungswasser aufgeflllt. Tabelle 6-4 gibt einen Uberblick tber die Zugabemenge an
Biomasse zu Beginn jeder Versuchsreihe sowie die TR- und oTR-Gehalte in den beiden
Reaktoren nach Zugabe des Leitungswassers.

Tab. 6-4: Zugabemenge an Biomasse, TR- und oTR-Gehalt im Festbettreaktor und
AnMBBR zu Beginn der einzelnen Versuchsphasen

Zugabemenge je

Versuchsphase Versuchsreaktor TR-Gehalt oTR-Gehalt

| [9/1] [9/1] [%]
Feinmulch 1,2 12,9 10,5 82
Biertreber 1,4 16,0 13,0 81
Garrest 1,4 16,5 13,3 81

In den drei Versuchsphasen wurde weder Uberschussschlamm aus den Reaktoren abge-
zogen noch der TR und oTR der Reaktorinhalte bestimmt. Aus diesem Grunde wurden
die TR- und oTR-Gehalte in beiden Systemen und Uber den Zeitraum jeder einzelnen
Versuchsphase als konstant angenommen.
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Versuchsplan — Kontinuierliche Laborversuche

Einen Uberblick tiber die Versuchsphasen und deren jeweilige Ziele gibt Tabelle 6-5.

Tab. 6-5: Zusammenstellung der Versuchsphasen und deren Versuchsziele

Versuchsphase Zeitraum Dauer [d] Ziel der Versuchsphase
17.12.2015 Maximale Raum-Zeit-Ausbeute und
1 Feinmulich | bis 131 ideales Mischungsverhaltnis von
25.04.2016 HTC-Abwasser zu Co-Substrat
Feinmulch I 26'04.'2016 Reaktorentwicklung bei
(Kurzversuch) bis 45 gleichbleibender Belastung
09.06.2016
10.06.2016 : .
2 Berebe i e Seoinete
12.08.2016 g 9
Einfluss des pH-Wertes vom
. 19.1 0.'2016 Ausgangssubstrat vor der HTC auf
3 Garreste bis 93 . .
19.01.2017 die anaerobe Abbaubarkeit des

entstehenden Prozesswassers

Im Gegensatz zu den Versuchen von Fettig et al. (2013) wurden auf eine Vorversuchs-
und eine separate Adaptionsphase mit HTC-Prozesswasser verzichtet.

Probenahme

Tabelle 6-6 zeigt den Analysenplan fir die Ermittlung der Reinigungsleistung und die
Steuerung der anaeroben Versuchsanlagen. Die Probenahme erfolgte zweimal wochent-
lich, vorwiegend montags und freitags, als Stichprobe im Zu- und Ablauf der Reaktoren.

Tab. 6-6: Analysenplan — kontinuierliche anaerobe Abbauversuche

Messintervall Parameter Probenahme- und Messort

pH-Wert Ablauftank
In zwei H6hen im anaeroben

Temperatur Festbettreaktor (Drahtflhler) sowie

Taglich in Ablauftank beider Reaktoren
Gasanfall Gasfangsystem im Kopfteil
FOS/TAC (organische Sauren) Ablauf der Reaktoren

1x wochentlich  Xrs, Xots, X1r, XoTR Zu- und Ablauf der Reaktoren

2x wochentlich  Ccsp, Scsp Zu- und Ablauf der Reaktoren

1x pro Crno, Snnannan, Snosn, Snoan 7, nd Ablauf der Reaktoren

Versuchsreihe  Cposp

Biogas, diskontinuierlich nach
Gasanfall. Probenahme aus
Biogassack

GC-Analyse

Nach Bedarf (CHa, CO2, H,S und Ny)
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Analytik

Bei allen nasschemischen Analysen handelte es sich um Kuivettentests der Firma Hach
Lange GmbH, Dusseldorf. Alle verwendeten Kivettentests sind in Tabelle 6-7 aufgefuhrt.
Fir den Aufschluss wurden das Hochtemperaturthermostat ®-Block 200 S der Firma
Hach Lange GmbH, Disseldorf, und der Heizblock LT100 der Fa. Dr. Lange GmbH, Dus-
seldorf, verwendet. Die photometrische Auswertung erfolgte mit dem Spektralphotometer
DR 3900 der Firma Hach Lange GmbH, Dusseldorf.

Tab. 6-7: Ubersicht — Analyseparameter und verwendete Methoden

Parameter Methode

LCK 514; Messbereich: 100 bis 2.000 mg/l O,
LCK 014; Messbereich: 1.000 bis 10.000 mg/l O,
LCK 914; Messbereich: 5-60 g/l O,

Gesamt-Stickstoff (TNp) LCK 338; Messbereich: 20 bis 100 mg/I N

LCK 339; Messbereich: 0,23 bis 13,50 mg/l NO;-N
LCK 340; Messbereich: 5 bis 35 mg/l NOs-N

LCK 341; Messbereich: 0,015-0,6 mg/l NO,-N
LCK 342; Messbereich: 0,6-6,0 mg/l NO,-N

LCK 302; Messbereich: 47-130 mg/l NH4-N

Chemischer Sauerstoffbedarf
(CSB)

Nitrat-Stickstoff (NO3-N)

Nitrit-Stickstoff (NO2-N)

Ammonium-Stickstoff LCK 303; Messbereich: 2,0-47 mg/l NH4-N
(NHanHaNH4-N) LCK 304; Messbereich: 0,015-2 mg/l NH4-N

LCK 305; Messbereich: 1,0-12 mg/l NH4-N
Gesamt-Phosphat-Phosphor LCK 348; Messbereich: 0,5 bis 5,0 mg/l PO4-P
(PO4-P) LCK 350; Messbereich: 2 bis 20 mg/| PO,-P
Organische Sauren LCK 365 ; Messbereich: 50-2500 mg/!
Trockenrlckstand (TR) Methode DIN EN 12880

Organischer
Trockenrickstand (0TR)

Abfiltrierbare Stoffe (AFS)
Trockensubstanzgehalt (TS)

pH-Wert Multi 340i /Set, WTW, Weilheim
Temperatur Thermometer-Set Qtemp 600, VWR, Darmstadt

Methode DIN EN 12879

Methode DIN 38409, Teil 2

Gaschromatographen GC-2014, Shimadzu
Deutschland GmbH, Duisburg, Saule Porapak N

Gaszusammensetzung 80/100 (Lange: 3 m, Innendurchmesser: 2 mm) mit
Helium als Tragergas (20 ml/min)
FOS/TAC TitrolLine 6000, S| Analytics GmbH, Mainz, mit

0,05 mol/l Schwefelsaure
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6.3. Zusammensetzung der verwendeten HTC-Prozesswasser und des Co-
Substrates

Tabelle 6-8 gibt die Ergebnisse der am Standort Detmold durchgeflhrten Analysen fur die
vier eingesetzten HTC-Prozesswasser (Rohwasser) und das verwendete Co-Substrat
wieder. Es wurde jeweils nur eine Vollanalyse durchgefiihrt, daher kann keine statistische
Auswertung vorgenommen werden.

Tab. 6-8: Ergebnisse der Analysen fir das Co-Substrat und die drei verwendeten HTC-
Prozesswasser (n = 1)

Parameter Einheit Su(tig’;rat ;3:2% Biertreber (?sgis)t ?S:%S)t
Ccss [mg/l] 123.000 33.200 50.800 21.700 26.700
Scsp [mg/l] 119.500 31.900 49.500 21.400 24.000
Scse/Cecsp [-] 0,97 0,96 0,97 0,99 0,90
SNo3N [mg/l] 36,8 122,0 126,2 n.n. n.n.
Sno2-N [mg/] 0,11 0,59 0,82 0,32 1,06
SNHaN [mg/1] 17,8 22,0 198,8 638,0 448,8
Crxn [mg/l] 568 180 3.093 1.280 1.587
Cno [mg/l] 605 303 3.220 1.280 1.588
Corg. N [mg/l] 550 158 2.894 642 1.139
Cpos-p [mg/1] 223,0 32,5 25,8 247.8 247 1
LF [mS/cm] 1,88 8,22 10,54 57,1 31,9
pH-Wert [ 6,67 4,92 6,58 6,91 7.16
Xrs [9/1] n.n. 0,39 0,16 0,27 0,26
Xors [9/1] n.n. 0,16 0,02 0,09 0,10
X1Rr g/l 33,8 25,6 33,1 45,1 33,0
XoTR [g/Mm 32,0 17,7 27,8 10,9 12,6
[%] 95 69 84,0 24,1 38,2
CSB:N:P [-] 800:3,9:1,5 800:7,3:0,8 800:50,7:0,4 800:47,2:.9,1 800:47,6:7,4

n.n. = nicht nachweisbar

Die Analysenwerte zeigen, dass alle verwendeten HTC-Prozesswasser organisch sehr
hoch belastetet waren. Die Scsp/Ccse-Verhaltnisse belegen, dass der CSB bei drei der vier
Prozesswasser nahezu vollstandig in geléster Form vorlag. Die einzige Ausnahme bildete
das Prozesswasser aus Garresten (pH 8). Hier lagen ca. 10 % des CSB als Feststoff vor.
Obwohl alle Prozesswéasser nennenswerte Konzentrationen an TS und oTS aufwiesen,
verursachten nur die Feststoffe des Garreste-Prozesswassers (pH 8) Probleme bei der
Filtration, die fur die Ermittlung des Parameters Scsg erforderlich war.
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Die CSB:N:P-Verhaltnisse des Prozesswassers aus Feinmulch und Biertreber zeigen
einen fur den anaeroben Abbau bestehenden Mangel an Phosphor, wohingegen beim
Biertreber-Prozesswasser ein gravierender Uberschuss an Stickstoff besteht. Bei beiden
Garreste-Prozesswassern liegt ein Uberschuss an Stickstoff und Phosphor vor.

6.4. Ergebnisse der Batchtests

Ziel der durchgefuihrten Batchtests war es zum einen, den prinzipiellen anaeroben Abbau
der vier verwendeten HTC-Prozesswasser zu ermitteln und zum anderen, den Einfluss
der Verwendung eines Co-Substrates auf den anaeroben Abbau zu quantifizieren.

Fallende Kurvenabschnitte mit sinkenden Methanertragen resultieren daraus, dass bei
den in den Grafiken dargestellten Summenkurven die Gasproduktionen aus den Null-
Ansatzen mit reinem Impfschlamm bereits subtrahiert worden sind. Darum sind auch
fallende CH4-Netto-Gaskurven ein Indiz fur eine mdgliche Hemmung.

In Tabelle A2-1 im Anhang sind alle erhaltenen Versuchsergebnisse zusammen-
gestellt, die nachfolgend vorgestellt und diskutiert werden.

Methangasproduktion der Ansatze mit reinem Co-Substrat als Referenz

Abbildung A2-1 im Anhang zeigt die Methangassummenlinien der Vergleichsansatze mit
reinem Co-Substrat (Bier). Die Schlammbelastung der Ansétze ist in einer Bandbreite von
Botrcss = 0,1 bis 1,0 kg CSB/kg oTR gewahlt.

Nur die Ansatze mit Schlammbelastungen von Byrrcss = 0,1 und 0,2 kg CSB/kg oTR ver-
liefen ungehemmt. Da das reine Co-Substrat ist biologisch so leicht abbaubar ist, kam es
zu einer schlagartigen Versduerung und damit zu einem pH-Wert-Abfall. Bei einer
Schlammbelastung von Byrrcss = 0,3 kg CSB/kg oTR erholte sich das System, wie an
dem nach einigen Tagen angestiegenen Gasanfall zu erkennen ist. In allen anderen An-
satzen trat dieser Effekt nicht ein. Die Ansatze wurden mehrfach wiederholt, jedoch kam
es auch trotz einer vorherigen pH-Wert-Anhebung trotzdem zu den Versauerungseffekten.

Dies fuhrte zu der Erkenntnis, dass die Batchversuche nicht ohne vorherige Einstellung
des pH-Wertes sinnvoll durchzufiihren sind.

6.4.1. Ansatze mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch

Die folgenden drei Abbildungen zeigen exemplarisch die Methangassummenkurven der
Versuchsansatze mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch (100 %) bei verschiedenen
Schlammbelastungen. Die aufgenommenen Methangassummenlinien aller Versuche fin-
den sich im Anhang A 2.

Bei keinem der Ansatze mit reinem Feinmulch-Prozesswasser ist ein Anzeichen fiir eine
Hemmung festzustellen (siehe Abb. 6-4).
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Abb. 6-4: Versuchsreihe 2 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch, Ansatze mit unverdinntem Prozesswasser, pH-Wert eingestellt,
BoTR,CSB = 0,1-1,0 kg CSB/kg oTR

Ein Vergleich der Versuche mit reinem HTC-Prozesswasser (Versuchsreihe 2) mit denen
unterschiedlicher Mischungen von HTC-Prozesswasser und Co-Substrat (Versuchsreihen
3 bis 5) zeigt, dass mit Zunahme des Feinmulch-Prozesswasseranteils (vgl. Abb. A2-2 bis
Abb. A2-5), also der Riicknahme des Co-Substratanteils in der Mischung, die Methangas-
produktion in den ersten 20 h der Versuche immer langsamer verlauft. Dies ist an den
flacher verlaufenden Methangassummenkurven zu erkennen und deutet auf einen immer
héher werdenden Anteil an schwer oder nicht anaerob abbaubaren Abwasserinhalts-
stoffen hin. Auch die Gesamtmethangasproduktion nahm, bei gleichbleibender Schlamm-
belastung, mit zunehmender Prozesswasserkonzentration ab. Diese lag fast reinem
Prozesswasser 1/3 bis halb so niedrig wie bei den Versuchen mit Prozesswasser-Co-
Substrat-Mischungen.

Aus Abb. A2-4 (Ccsgrtc + Cesees = 79 % + 25 %) und Abb. A2-5 (Ccsgurc = 100 %) ist zu
entnehmen, dass der anaerobe Abbau bei den Ansatzen mit Byrrcss > 0,3 kg CSB/kg
oTR bis zum Ende der Versuche noch nicht vollstandig abgeschlossen ist. Dies wird
durch den konstanten Anstieg der Biogassummenkurven bis Versuchsende deutlich.

Der Unterschied in den Biogasqualitdten der verschiedenen Versuchsansatze ist gering.
Lediglich bei héheren Schlammbelastungen (> 0,5 kg CSB/kg oTR) sinken die CHg-
Gehalte der Ansatze mit Mischungen von Ccsg qrc + Cese.cs =25 % + 75 % und 50 % + 50 %
im Vergleich zu den Ergebnissen der Referenz-Ansatze (100 % CS) um ca. 10 %, d.h.
von 70 % Methananteil auf 60 % Methananteil, ab.
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Mit zunehmender Konzentration an HTC-Prozesswasser kommt es zu einem signifikanten
Rickgang der Schlammaktivitdt SMA. Dieser Rulckgang ist bei allen angewandten
Schlammbelastungen zu beobachten. Im Mittel kann ein Rickgang der Schlammaktivitat
um fast 80 % von Ccsg nrc + Cesecs = 25 % + 75 % zu unverdinnten Prozesswasser fest-
gestellt werden.

In Tabelle 6-9 ist die CSB-Eliminationsleistung der Versuchsreihen 1 bis 5 zusammenfas-
send ausgewertet. Bei Einsatz von reinem Co-Substrat sinkt die CSB-Eliminationsleistung
mit steigender Schlammbelastung rapide ab. Dies deutet darauf hin, dass das leicht ab-
baubare Bier sehr schnell versauert und es somit zu einem pH-Wert-Abfall kommt, der die
Umwandlung in Methan hemmt. Dieser Effekt wird auch noch bei den Versuchen mit 25 %
und 50 % HTC-Prozesswasser deutlich. In spateren Versuchen wurde deshalb der pH-
Wert zu Versuchsbeginn auf pH 8 eingestellt.

Bei Ansatzen mit 75 % HTC-Abwasser und reinem HTC-Prozesswasser ist dieser Effekt
nicht vorhanden, und die CSB-Eliminationsleistung bleibt unabhangig von der Schlamm-
belastung gleich hoch.

Aus der nachfolgenden Tabelle geht klar hervor, dass bei Betrachtung der niedrigen
Schlammbelastungen von 0,1 bis 0,3 kg CSB/kg oTR die CSB-Eliminationsleistung von
Co-Substrat mit zunehmendem HTC-Prozesswasseranteil von ca. 90 % auf 50 bis 60 %
(fdr reines HTC-Prozesswasser) sinkt.

Tab. 6-9: ncsg flr die Batchtestansatze mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch und
dessen Mischungen mit Co-Substrat sowie fir reines Co-Substrat

o, 0, )
o 100 % 25 /o+HTC 50 /o+HTC 75 /o+HTC 100 %
oTR,CSB cS HTC
75 % CS 50 % CS 25% CS

E)k_lgRC]:SB/kg [%]

0,1 90,4 89,0 71,3 53,2 50,0
0,2 94,9 88,2 76,6 62,4 57,8
0,3 93,1 89,1 77,5 65,6 61,2
0,4 20,0 88,4 78,2 66,5 60,8
0,5 23,7 88,5 78,9 67,7 61,0
0,6 24,6 70,0 77,5 67,1 60,0
0,7 21,6 38,1 75,6 67,8 59,3
0,8 14,7 35,9 74,1 67,0 57,1
0,9 19,4 33,0 23,5 67,0 56,4

1,0 19,5 33,2 23,3 65,0 53,1
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6.4.2. Ansatze mit HTC-Prozesswasser aus Biertreber

Bei den Versuchen mit Prozesswasser aus Biertreber ist mit zunehmender Prozesswas-
serkonzentration in der Mischung eine Abnahme der initialen Methangasproduktion in den
ersten 20 h Versuchszeit zu beobachten, genau wie beim Feinmulch. Zusatzlich kam es
bei hoheren Prozesswasserkonzentrationen zu einer reduzierten Methangasproduktion.
So lag die Methangasproduktion beim Ansatz Ccsg e + Cesscs = 75 % + 25 % und einer
Schlammbelastung von Borrcss = 0,7 kg CSB/kg oTR mit ca. 700 mlstp um den Faktor 20
héher als der vergleichbare Ansatz mit reinem HTC-Prozesswasser (ca. 35 mlgtp). Trotz
der langen Versuchsdauer war der anaerobe Abbau des Substrates in allen Ansatzen bei
Versuchsende noch nicht vollstandig abgeschlossen (Abbildung 6-5).

e CCSB, HTC/CCSB,CS = 75/25, BoTR,CSB = 0,40 kg/kg
== == (CSB,HTC/CCSB,CS = 75/25, BoTR,CSB = 0,60 kg/kg
+ CCSB,HTC/CCSB,CS = 75/25, BoTR,CSB = 0,80 kg/kg

CCSB,HTC/CCSB,CS = 75/25, BoTR,CSB = 0,50 kg/kg
= = = = CCSB,HTC/CCSB,CS = 75/25, BoTR,CSB = 0,70 kg/kg
s CCSB, HTC = 100, BoTR,CSB = 0,40 kg/kg

------ CCSB,HTC = 100, BoTR,CSB = 0,50 kg/kg == == (CCSB,HTC =100, BoTR,CSB = 0,60 kg/kg
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Versuchsreihe 7 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus Bier-
treber plus Co-Substrat mit der Mischung von Ccsgurc + Ccsges = 75 %+ 25 %
und unverdinntem HTC-Prozesswasser, pH-Wert eingestellt, Borrcss = 0,4-
0,8 kg CSB/kg oTR

Abb. 6-5:

Bei diesem Substrat ist ein deutlicher Riickgang der Biogasqualitat mit zunehmendem
Anteil an HTC-Prozesswasser zu erkennen. Hier sank der mittlere CH4,-Gehalt bei einer
Mischung von Ccsgurc + Cesgcs = 25 % + 75 % mit einem mittleren CH,-Gehalt von 60 %

auf 30 % CH, bei reinem HTC-Prozesswasser ab.

Fir 100 % HTC-Prozesswasser betrug der Rickgang der Schlammaktivitat fast 98 % im
Vergleich zum Aktivitatswert bei 25 % Prozesswasseranteil.
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Die CSB-Eliminationsleistung ging mit steigendem Prozesswasseranteil und steigender
Schlammbelastung drastisch zurtick, wie aus der Tabelle 6-11 hervorgeht. Der Rlickgang
ist viel drastischer als beim Feinmulch-Prozesswasser und zeigt die deutlich schlechtere
Abbaubarkeit (vergl. Tabelle 6-9 mit Tabelle 6-10).

Tab. 6-10: ncsg der Batchtestansatze mit HTC-Prozesswasser aus Biertreber und dessen
Mischungen mit Co-Substrat

25 % HTC 50 % HTC 75 % HTC 100 %

Borr.css +75% CS +50%CS +25%CS HTC
[kg CSB/kg oTR] [%]

0,4 77,7 60,9 15,0 9,8
0,5 77,8 59,1 25,4 1,9
0,6 72,6 51,2 14,4 3,5
0,7 65,9 52,5 15,5 2,7
0,8 62,4 47,0 14,2 5,9

6.4.3. Ansatze mit HTC-Prozesswasser aus Garresten

Die Abbildungen 6-6 und 6-7 zeigen die Biogassummenkurven der Batchtests mit HTC-
Prozesswasser aus Garresten. Die Versuche wurden ausschlie8lich mit unverdiinntem
HTC-Prozesswasser und mit verschiedenen Schlammbelastungen angesetzt. Die Ver-
suchsreihe 8 (Abb. 6-6) wurde mit unbehandeltem Garreste-Prozesswasser durchgefihrt,
wohingegen das Prozesswasser der Ansatze der Versuchsreihe 9 (Abb. 6-7) einer vor-
herigen MAP-Fallung und im Falle der Garreste (pH 4) zusatzlich einer Sulfat-Fallung mit
Bariumchlorid unterzogen wurde, weil der pH-Wert wahrend des HTC-Prozesses mit
Schwefelsaure von pH 8 auf pH 4 reduziert worden war.

Abbildung 6-6 zeigt bei allen Ansatzen der Versuchsreihe 8 eine deutliche Hemmung des
anaeroben Abbaus. Alle Ansatze wiesen eine negative Biogasbildung auf, weil die Bio-
gasbildung des Nullansatzes mit reiner Biomasse von der entstandenen Gasmenge ab-
gezogen wird. Im Falle einer Hemmung kann es so zu negativen Werten kommen.
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Abb. 6-6: Versuchsreihe 8 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus Gar-
resten (pH 4 und 8), Ansatze mit unverdinntem unbehandeltem HTC-

Prozesswasser, pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,4-0,8 kg CSB/kg oTR
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Abb. 6-7: Versuchsreihe 9 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus Gar-
resten (pH 4 und 8), Ansatze mit unverdinntem HTC-Prozesswasser (MAP-

und Sulfat-Fallung), pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,2-0,6 kg CSB/kg oTR
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Auch die Ansatze des der Versuchsreihe 9 (Abb. 6-7), bei denen die Prozesswasser einer
vorangegangenen MAP- und, im Fall von Garrest (pH 4), auch einer Sulfat-Fallung unter-
zogen wurde, ist nur in zwei von 10 Ansatzen eine positive Methangasproduktion fest-
zustellen. Der positive Verlauf des Ansatzes mit Garrest (pH 8) bei Borrcss = 0,50 kg
CSB/kg oTR kann nicht erklart werden.

Die Biogasqualitat, die Schlammaktivitat und die CSB-Eliminationsleistung der Batchteste
mit Garresten ohne vorherige MAP- und Sulfat-Fallung lagen deutlich unterhalb der
Werte, die fur vorab behandelte HTC-Prozesswasser ermittelt wurden.

Tabelle A2-2 (siehe Anhang A 2) zeigt die CSB-Eliminationsleistung ncsg der Ansatze mit
Garresten. Wiederum zeigte sich der positive Einfluss der MAP- und Sulfat-Fallung, aller-
dings lag die mittlere Elimination bei den geféllten Prozesswassern auch nur bei ca. 17 %
und belegte ein weiteres Mal die hemmende Wirkung des Garreste-Prozesswassers.

6.4.4. Einfluss der MAP-Fallung auf den anaeroben Abbau

Fettig et al. (2013) vermuteten bei den durchgeflihrten kontinuierlichen Versuchen mit
HTC-Prozesswasser einen negativen Einfluss einer vorangegangenen MAP-Fallung. Um
dieses herauszufinden, wurden Versuchsergebnisse aus dem Projekt des Jahres
2012/2013 (Fettig et al., 2013), in dem Biertreber-Prozesswasser ohne MAP-Fallung be-
handelt worden war, mit den im Rahmen dieses Projektes gewonnenen Daten mit Bier-
treber-Prozesswasser und MAP-Fallung miteinander verglichen. In den Versuchen betrug
die Schlammbelastung 0,4 kg CSB/kg oTR.

Die Schlammaktivitat, die CSB-Eliminationsleistung und der Methangehalt des Biogases
waren ohne Vorbehandlung durch MAP-Fallung wesentlich besser als mit vorheriger
MAP-Fallung. Die SMA lag im Ansatz ohne vorherige MAP-Fallung mit 0,03 g CSB/(g
oTR), obwohl bereits extrem gering, dennoch 15-fach héher als im Ansatz mit vorheriger
MAP-Fallung. Der CH4-Gehalt lag im unbehandelten Ansatz mit 59 % fast doppelt so hoch
und die CSB-Elimination mit 58 % etwa 6-fach hdher als im vorbehandelten Abwasser.
Die MAP-Fallung hat demnach einen signifikant negativen Einfluss auf den anaeroben
Abbau von Prozesswassern aus Biertreber.

Fettig et al. (2013) berichteten davon, dass der anaerobe Abbau von unverdiinnten HTC-
Prozesswassern am effizientesten bei pH-Werten zwischen 6,5 und 7 ablauft. Bei pH-
Werten > 7 stellten sie Probleme beim anaeroben Abbau bis hin zu einem vdlligen
Zusammenbruch der Biogasproduktion fest. Die Vorbehandlung von Prozesswassern, die
einer MAP-Fallung unterzogen wurden, beinhalteten das Anheben des pH-Wertes auf
pH > 7. Neben der Mittfallung von CSB durch die MAP-Fallung kénnte dies ein Grund flr
die schlechtere Abbaubarkeit des Prozesswassers mit vorheriger MAP-Fallung sein.
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6.4.5. Ergebnisse der anaeroben Langzeit-Batchtests

In Versuchsreihe 10 wurden alle HTC-Prozesswasser einem 82 Tage wahrenden Lang-
zeit-Batchtest unterzogen. Dabei wurde das jeweils unverdinnte HTC-Prozesswasser
verwendet, der pH-Wert eingestellt und eine Schlammbelastung von 0,30 kg CSB/kg oTR
vorgegeben.

Abbildung 6-8 zeigt die Methangassummenlinien der vier Ansatze Uber den Gesamtver-
suchszeitraum. Die fallenden Methangassummenlinien resultieren aus dem Abzug der
Werte fur den Blindansatz mit granulietem Schlamm ohne Substrat.

Wie in allen bisherigen Versuchen zeigt der Test mit Feinmulch-Prozesswasser zunachst
die besten Ergebnisse, gefolgt von Biertreber-Prozesswasser. Die schlechtesten Werte
liefern die Versuche mit Garreste-Prozesswasser, nahezu unabhangig davon, ob der pH-
Wert beim HTC-Prozess zuvor bei pH 4 oder pH 8 lag.

In den Versuchen kam es nach etwa 500 h (21 d) zu einer Hemmung in allen Ansatzen.
Bei dem Ansatz mit Biertreber-Prozesswasser ist danach eine Erholung erkennbar, nicht
aber bei den anderen Substraten.

Bei Versuchsende betrug die Gesamt-CSB-Eliminationsleistung fur Feinmulch 55,6 %, flr
Biertreber 47,8 % und fur die Garreste nur jeweils 8,4 % (pH 4) und 1,9 % (pH 8).

= Biertreber [BoTS,CSB = 0,30 kg/kg]  sseees- Feinmulch  [BoTS,CSB = 0,30 kg/kg]
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Abb. 6-8: Versuchsreihe 10 - Methangassummenlinien des Langzeit-Batchtests mit
HTC-Prozesswassern aus Biertreber, Feinmulch, Garrest (pH 4) und Garrest
(pH 8), alle Ansatze mit reinen HTC-Prozesswassern, pH-Wert eingestellt,
BoTR,CSB = 0,3 kg CSB/kg oTR
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6.4.6. Ergebnisse der Batchtests unter Zugabe von Pulveraktivkohle

Im Verlauf des Forschungsvorhabens kam die Frage auf, ob und wie sich der Einsatz von
Pulveraktivkohle (PAK) auf den anaeroben Abbau von HTC-Prozesswassern auswirkt. Zu
diesem Zweck wurden Batchtests mit den HTC-Prozesswassern unter der Zugabe unter-
schiedlicher Aktivkohlesorten und —_mengen durchgefuhrt (Versuchsreihen 11 bis 16).

Um den prinzipiellen Einfluss von Aktivkohle auf den anaeroben Abbau von HTC-Prozess-
wassern zu untersuchen, wurde Pulveraktivkohle Carbopal AP sowohl den Mischungen
von HTC-Prozesswasser aus Feinmulch und Co-Substrat als auch dem unverdinnten
Prozesswasser aus Feinmulch bei verschiedenen Schlammbelastungen in der Versuchs-
reine 11 (mit 1 g PAK/lI Prozesswasser) zugegeben. Die Methangasproduktion war bis
zum Versuchsende (ca. 450 h) bei allen Ansatzen abgeschlossen. Unerwarteterweise lag
sie bei fast allen Versuchen ohne PAK-Zugabe hoher als mit PAK.

Abbildung 6-9 vergleicht die erreichten SMA der Ansatze mit und ohne PAK-Zugabe bei
den verschiedenen Mischungen sowie dem unverdinntem HTC-Prozesswasser bei
Borrcss = 0,5 und 0,6 kg CSB/kg oTR. Wie zu erkennen ist, wirkte sich PAK vor allem
beim Versuchsansatz mit 25 % HTC-Prozesswasser und 75 % Co-Substrat negativ aus.

W Versuchsansatz (1 g/l PAK) @ Referenz (0 g/l PAK)
0,400 -
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Abb. 6-9: Vergleich der SMA der Ansatze mit und ohne PAK-Zugabe bei verschiedenen
Mischungen von HTC-Prozesswasser aus Feinmulch mit Co-Substrat
(Ccsg,nret Cesp.cs) und reinem Prozesswasser, PAK-Zugabe je Ansatz = 1 gl/l,
verwendete PAK = CarbopalAP, B,rrcss = 0,5 und 0,6 kg CSB/kg oTR, pH-
Wert eingestellt
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Bei einer Mischung von Ccsg ntc + Ccsgcs = 25 % + 75 % liegt die SMA der Anséatze ohne
PAK-Zugabe mit ca. 0,350 g CSB/(g oTR*d) fast doppelt so hoch wie bei den gleichen
Ansatzen mit PAK-Zugabe. Bei allen anderen Mischungen sowie dem Einsatz von unver-
dinntem Prozesswasser lagen die SMA jeweils nahezu gleich und nahmen, wie bereits
festgestellt, mit zunehmendem Prozesswasseranteil insgesamt ab.

Die PAK-Gabe hatte keinen Einfluss auf die Gaszusammensetzung oder die CSB-
Eliminationsleistung.

Um den Einfluss der eingesetzten Menge von Pulveraktivkohle auf den anaeroben Abbau
von HTC-Prozesswassern in Batchtests (unverdiinnt und in Mischung mit Co-Substrat) zu
untersuchen, wurden weitergehende Versuche (Versuchsreihe 12) mit unterschiedlich
hohen PAK-Einwaagen an Carbopal AP unter Verwendung von HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch durchgefihrt. Bei allen Ansatzen wurde eine Schlammbelastung von Bgrtrcss =
0,5 kg CSB/kg oTR eingestellt. Die Mischung von Ccsg nrc + Ccss,cs betrug jeweils immer
25 % + 75 %. Die kleinste eingesetzte PAK-Einwaage von 25 mg/l entsprach dabei in
etwa der Einsatzmenge von PAK auf kommunalen Klaranlagen zur Elimination von Mikro-
verunreinigungen. Abbildung A2-12 im Anhang A 2 zeigt die Methangassummenlinien der
verschiedenen Anséatze; diese sind nahezu identisch. Es war weder ein Einfluss auf die
CSB-Eliminationsleistung, die Biogasqualitat, die Schlammaktivitat oder die spezifischen
Methanertrage zu erkennen.

Untersuchungen mit Biertreber-Prozesswasser und unterschiedlichen Aktivkohlezugaben
von Carbopal AP zeigten ganz andere Effekte als beim Feinmulch-Prozesswasser. Hier
wirkte sich die Aktivkohle-Gabe positiv aus, was darin begriindet liegen mag, dass das
HTC-Prozesswasser aus Feinmulch besser abbaubar ist.

In der Versuchsreihe 15 mit 100 % HTC-Prozesswasser aus Biertreber steigt die CSB-
Eliminationsleistung von 1,91 % (Referenz ohne PAK) tber 9,02 % bei 5 g/l PAK auf 29 %
bei 10 g/l PAK. Dieser positive Effekt spiegelt sich auch in der Biogasqualitat mit steigen-
dem Methangehalt und einer steigenden, aber immer noch geringen Schlammaktivitat von
maximal 0,022 g CSB/(g oTR-d) bei 10 g/l PAK wieder. Ein gleichzeitiges Sinken des
spezifischen Methanertrages auf letztendlich 50 % des Referenzwertes ohne PAK lasst
den Schluss zu, dass die erhéhte CSB-Eliminationsleistung eine Folge der Adsorption an
der PAK ist und nicht auf einen signifikant besseren Abbau zuriickzufiihren ist.

Die Methangassummenlinien der Versuchsreihe 15 (Anhang A 2, Abb. A2-15) zeigten erst
positive Effekte bei der Aktivkohlegabe von 10 g/I. Dies ist in erster Linie wohl durch
Adsorptionsvorgange zu erklaren.

Abschlie3end sollte untersucht werden, ob die Wahl der Aktivkohle einen Einfluss auf den
anaeroben Abbau von HTC-Prozesswassern hat. Alle Ansatze wurden mit einer Mischung
von Ccsgprc + Cesees = 25 % + 75 %, einer PAK-Einwaage je Ansatz von 5 g/l und einer
Schlammbelastung von Bsrrcss = 0,5 kg CSB/kg oTR vorbereitet (Versuchsreihe 13). Die
Ergebnisse sind in Abbildung 6-10 wiedergegeben.
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Abb. 6-10: Versuchsreihe 13 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch + Co-Substrat und verschiedenen PAK-Sorten je Ansatz, Mischung
von Ccsghre + Cesses = 25 % + 75 %, PAK-Einwaage je Ansatz = 5 g/l, pH-
Wert eingestellt, Borrcss = 0,5 kg CSB/kg oTR

Demnach zeigen die Methangassummenlinien einen nahezu identischen Verlauf. Einzig
das Produkt SAE-Super der Fa. Norit Deutschland GmbH, Riesburg, liegt mit einer maxi-
malen Methangasproduktion von ca. 550 misrp Uber denen der anderen Ansatze. Auch
beim CSB-Abbau, dem CH,-Gehalt und dem spez. Methanertrag bestehen keine signifi-
kanten Unterschiede zwischen den verschiedenen Ansatzen. In Anbetracht der hohen
Kohledosierung ist der Einfluss der Aktivkohlesorte vernachlassigbar.

6.4.7. Fazit aus den anaeroben Batchtests

Folgende Schlussfolgerungen lassen sich aus den Batchtests bezuglich der anaeroben
Abbaubarkeit der HTC-Prozesswasser in Kombination mit einem Co-Substrat ziehen:

1. Die Batchtests mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch und Biertreber zeigten eine
prinzipielle anaerobe Abbaubarkeit bei einem Versuchszeitraum < 10 d.

2. Das am besten anaerob abbaubare HTC-Prozesswasser ist das aus Feinmulch. Bei
Ansatzen mit reinem Feinmulch betrug die CSB-Eliminationsleistung zwischen 50 und
60 %, unabhangig von der CSB-Schlammbelastung. In den Versuchen mit unterschied-
lichen Mischungsverhaltnissen mit Co-Substrat zeigte sich, dass die CSB-Eliminations-
leistung von 90 bis 95 % bei reinem Co-Substrat mit zunehmendem Prozesswasser-
anteil kontinuierlich sinkt. Auch der flacher werdende Verlauf der Methangassummen-
linien verdeutlicht den negativen Einfluss des HTC-Prozesswassers.
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3. Das Biertreber-Prozesswasser ist wesentlich schlechter abbaubar als Feinmulch-
Prozesswasser. Bei reinem Biertreber-Prozesswasser lag die CSB-Eliminations-
leistung nur zwischen 2 und 10 %. Demgegentber betrug die CSB-Eliminationsleistung
bei 25 % HTC-Anteil noch 75 %, nahm aber mit steigendem Anteil rapide ab. Mit
Zunahme des HTC-Prozesswasseranteils erfolgte die Methangasproduktion immer
langsamer, und auch die maximale Methangasproduktion nahm mit zunehmender
Prozesswasserkonzentration (und gleichbleibender Belastung) ab. Diese betrug beim
Einsatz von unverdiinntem Prozesswasser im Mittel halb bzw. ein Drittel der Methan-
gasproduktion der Ansatze mit verdinntem Prozesswasser. Dies deutet auf einen zu-
nehmenden Anteil an schwer bzw. nicht anaerob abbaubaren Prozesswasserbestand-
teilen hin.

4. Bei HTC-Prozesswasser aus Garresten wurde ausschlieflich als reines Substrat und
nicht in Mischungen mit Co-Substrat in den Batchtests eingesetzt. Untersucht wurden
HTC-Prozesswasser, bei denen beim HTC-Prozess der pH-Wert auf 8 und auf pH 4
eingestellt worden war. Das hierbei entstandene Prozesswasser ist praktisch nicht
anaerob abbaubar. In allen Ansatzen kam es zu massiven Hemmungen und bei den
Garresten pH 8 quasi zu keinem Abbau. In einer weiteren Versuchsreihe wurden die
Prozesswasser einer MAP- und Sulfatfallung unterzogen. Diese Vorbehandlung hatte
einen positiven Effekt gegenlber den nicht vorbehandelten Substraten, dennoch lag
die CSB-Elimination lediglich zwischen 10 und 20 %. Der Methangehalt des gebildeten
Biogases hat sich durch die Vorbehandlung von einem Methananteil zwischen 10 und
20 % auf einen Methangehalt um 60 % verbessert.

5. Eine vor der anaeroben Behandlung durchgefiihrte MAP-Fallung zeigte einen deutlich
negativen Einfluss auf die anaerobe Abbaubarkeit von Biertreber-Prozesswassern. Im
Vergleich zu den Ansatzen ohne vorherige MAP-Fallung fiel die SMA fast 15-fach nied-
riger aus. Der CH4-Gehalt war nur halb so hoch und die CSB-Elimination war um fast
6-fach niedriger als die entsprechenden Vergleichswerte.

6. Auch unter idealen anaeroben Milieubedingungen (pH-Wert eingestellt, ideales Nahr-
stoffdargebot, etc.), waren die HTC-Prozesswasser aus Garresten, unabhangig davon,
ob der pH-Wert bei der hydrothermalen Carbonisierung auf pH 4 oder pH 8 eingestellt
war, einer anaeroben Behandlung im Batchtest nicht zuganglich.

7. Anaerobe Langzeit-Batchtests mit den reinen HTC-Prozesswassern flhrten zunachst
zu einer Biogasbildung, jedoch kam es in allen Fallen nach 21 Tagen zu einer
Hemmung des anaeroben Abbaus, die im Fall des Garreste-Prozesswassers irrever-
sibel war. Dies wurde vermutlich durch Prozesswasserinhaltsstoffe bzw. durch deren
Abbauprodukte verursacht.

8. Weder die Variation der PAK-Einsatzmenge (0,025 bis 10 g/I) noch der Einsatz von
verschiedenen PAK-Sorten (10 verschiedene Produkte) bewirkten eine nennenswerte
Veranderung des Abbauverhaltens gegenitber Referenzansatzen ohne Pulveraktiv-
kohle. In einigen Fallen wirkte sich die Aktivkohle sogar negativ aus.
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6.5. Ergebnisse der kontinuierlichen anaeroben Laborversuche

6.5.1. Zusammensetzung der verwendeten Zulaufe und Versuchseinstellungen

Tabelle 6-11 zeigt die Ergebnisse der Vollanalysen der in den verschiedenen Versuchs-
phasen verwendeten Mischungen aus HTC-Prozesswasser und Co-Substrat. Zusatzlich
mit angegeben ist das Mischungsverhaltnis von HTC-Prozesswasser und Co-Substrat
zum Zeitpunkt der Probenahme, angegeben als prozentualer Anteil beider Komponenten
(Ccsgurc + Cespcs) an der CSB-Gesamtkonzentration Cesg.

Tab. 6-11: Ergebnisse der Vollanalysen flr die verwendeten Zuldufe als Mischung von
HTC-Prozesswasser und Co-Substrat (jeweils n = 1)

Feinmulch Biertreber  Garrest (pH 4) Garrest (pH 8)

Parameter Einheit +CS +CS +CS +CS
822:23 * [%] 40 + 60 25+75 25+75 25+75
Ccss [mg/l] 38.200 58.800 24770 32.010
Scss [mg/l] 37.300 46.400 19.275 18.725
Scse/Ccss [] 0,98 0,79 0,78 0,58
SNo3-N [mg/l] 70,4 64,6 47,2 n.n.
SnozN [mg/l] 0,51 0,24 0,19 1,22
SNH4aN [mg/1] 12,7 30,9 487,3 319
Crkn [mg/1] 167 1.566 1.112 1.270
Cnb [mg/l] 238 1.631 1.160 1.272
Corg.N [mg/l] 154 1.536 625 951
Croap [mg/l] 57,8 94,9 87,1 282,7
LF [mS/cm] 5,23 5,23 36,5 19,35
pH-Wert [] 4,65 4,63 4,38 4,37
Xts [g/l] 0,66 5,29 1,13 1,23
XoTs g/l 0,44 5,05 0,91 1,08
Xtr [9/1] 19,5 28,2 34,11 29,39
XoTR [9/1] 15,5 24,9 12,62 16,72
[%] 80 88 37 56
CSB:N:P [-] 800:5,0:1,2 800:22,2:1,3 800:16,5:1,2 800:21,6:4,8

Ccsgnrc + Cesecs = Mischung von Ccsg aus HTC-Prozesswasser und Co-Substrat,
n.n. = nicht nachweisbar

Bei den TS-, oTR-, TR- und oTR-Gehalten liegen die Endkonzentrationen nicht dort, wo
sie sich rechnerisch aus den Mischungsverhaltnissen ergeben sollten. Diese Tatsache
lasst sich durch Flockungs- und Ausfallungsprozesse, vermutlich verursacht durch die
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Bildung von HTC-Biokohle und die Schimmelbildung in der Vorlage, erklaren. Die HTC-
Biokohle neigt dazu, sich auf Boden und Wéanden der Vorlage abzusetzen.

Es zeigt sich auch, dass die in den reinen HTC-Prozesswassern bestehenden Stickstoff-
und Phosphormangel (siehe Kapitel 6.3) durch den Einsatz des Co-Substrates aus-
geglichen werden konnten.

6.5.2. Versuchsergebnisse - Feinmulch

In der ersten Versuchsphase (131 d) wurde HTC-Prozesswasser aus der Carbonisierung
von Feinmulch verwendet. Ziel der Versuche war es, durch eine schrittweise Steigerung
der CSB-Raumbelastung die maximale moégliche Raum-Zeit-Ausbeute der Reaktoren zu
bestimmen. Ferner sollte das ideale Mischungsverhaltnis von HTC-Prozesswasser, Co-
Substrat und Verdinnungswasser herausgefunden werden. Abbildung 6-11 gibt einen
Uberblick Uber die Versuchsphase ,Feinmulch“. Neben dem volumenbezogenen
Mischungsverhaltnis von HTC-Prozesswasser, Co-Substrat und Verdlinnungswasser
(Leitungswasser) ist auch der mittlere Ccsg im Zulauf beider Reaktoren Uber die
Versuchszeit mit aufgetragen. Das Verdinnungswasser wurde im Laufe des Versuchs
schrittweise durch HTC-Prozesswasser ersetzt. Die Co-Substratmenge blieb Uber den
Versuchszeitraum konstant. So wurde die Belastung der Reaktoren bei konstantem
Zufluss (1,0 I/d) kontrolliert erhéht. Die Versuchsphase ,Feinmulch® wurden in insgesamt
drei Teilphasen aufgeteilt (CS |, HTC + CS und CS II).

B Cosubstrat (CS) [%] HTC-Prozesswasser aus Feinmulch [%]
Verdiinnungswasser [%] — CCSB,Zu,M [mg/I]
Phase1 |1 Phase 2 1| Phase3
(CS1) (CS+ HTC) 1| (csh
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Abb. 6-11: Mischungsverhaltnis von Feinmulch-Prozesswasser, Co-Substrat und Ver-
dinnungswasser (Leitungswasser) sowie der erzielte Ccspzym im Zulauf bei-
der Reaktoren Uber den Versuchszeitraum

In den ersten 17 Tagen (Phase 1 (CS |)) wurde ein Gemisch von Co-Substrat und Ver-
dinnungswasser (Leitungswasser) eingesetzt, um beide Reaktoren in Betrieb zu nehmen.
Die Co-Substratzugabe wurde in dieser Phase schrittweise auf 20 Vol.-% angehoben. Ab
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Versuchstag 18 bis einschlielich Versuchstag 110 (Phase 2 (HTC + CS), 93 d) wurde der
Anteil des Verdinnungswassers von anfanglich 80 Vol.-% schrittweise zuriickgenommen
und durch Prozesswasser ersetzt. Die maximale Zugabemenge an HTC-Prozesswasser
betrug ca. 50 Vol.-% vom Gesamtzulauf und Ubertraf damit den von Fettig et al. (2013)
erreichten maximalen HTC-Prozesswasseranteil von 25-30 Vol.-% bei ausschlie3licher
Verwendung von Leitungswasser zu Verdinnungszwecken. Die Zugabe an Co-Substrat
wurde Uber den gesamten Zeitraum der Phase 2 auf einem konstanten Niveau von
20 Vol.-% gehalten. Die Phase 2 (HTC + CS) endete mit der Beendigung der Prozess-
wasserzufuhr aufgrund einer beginnenden Hemmung. Der Hauptversuchsphase folgte
noch eine weitere Phase (Phase 3 (CS Il), 20 d) mit ausschlieRlich Co-Substrat- und Ver-
dinnungswasserzugabe (20 + 80 Vol.-%), um in beiden Systemen die Auswirkungen der
Hemmung zu minimieren.

Reaktorperformance

Tabelle 6-12 zeigt die Raumbelastung (Brcssm) und den Anteil des HTC-Prozesswassers
an der Raumbelastung (Bgrcssnrtcm) Wahrend der verschiedenen Phasen des Versuches
mit HTC-Prozesswasser im anaeroben Festbettreaktor und im AnMBBR. Durch einen
konstanten Zulauf sollte die HRT in beiden Systemen auf 3,4 d gehalten werden. Tatsach-
lich schwankte diese zwischen 4,0-4,4 d im Festbett und zwischen 3,9-4,8 d im AnMBBR.
Abbildung A3-1 im Anhang A 3.1 zeigt die HRT in beiden Reaktoren lber die Versuchs-
zeit im Detail.

Tab. 6-12: Mittlere Raumbelastung (Brcsg) und der Anteil des HTC-Prozesswasser an
der Raumbelastung (Brcss,ntcm) Wahrend der beiden Versuchsphasen mit
HTC-Prozesswasser aus Feinmulch im anaeroben Festbettreaktor und im
AnMBBR, Standardabweichung in Klammern

Phase  Versuchs- AF AnMBBR
tag Br.csem Br.css,HTCm" Br.csem Br.cse,HTem”
(d] [9/(I*d)] [9/(1*d)] [g/(1*d)] [9/(1*d)]
1(CSI) 1-17 31 (1,31) - (-) 3,0 (#1,21) - (-)
18-30 6,2 (x0,42) 0,6 (£0,27) 6,1 (x0,40) 0,6 (0,27)
2 31-42 6,9 (x0,27) 1,5 (0,22) 6,5 (£0,18) 1,5 (0,20)
(CS + 43-63 74 (x0,86) 2,4 (+0,30) 7,4 (+0,50) 2,4 (x0,23)
HTC) 64-84 7,7 (x0,52) 3,3 (20,25) 7,8 (£0,31) 3,4 (x0,24)
85-92 55 (x0,52) 2,6 (+0,38) 6,6 (x0,44) 3,1 (x0,22)
93-105 34 (x1,40) 1,4 (£0,63) 53 (x0,22) 2,2 (x0,10)

* Berechnet mit dem prozentualen Anteil des Ccsg des HTC-Prozesswasser am Gesamt-Cggg im Zulauf der Versuchsreaktoren

Die mittleren CSB-Konzentrationen im Zu- und Ablauf sowie die Abbaugrade ncsg in bei-
den Versuchsreaktoren zeigt Tabelle 6-13.
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Tab. 6-13: Mittlerer CSB im Zu- und Ablauf sowie ncsg im anaeroben Festbettreaktor und

im AnMBBR wahrend der beiden ersten Versuchsphasen mit HTC-Prozess-
wasser aus Feinmulch

Phase Versuchs- Zulauf Ablauf anaerober Ablauf
tag Festbettreaktor AnMBBR
CCSB CCSB Ncss CCSB Ncss
[d] [mg/l] [mg/l] [%] [mg/l] [%]
1(CS1) 1-17 12.321 435 96 311 97
18-30 23.099 1.853 92 717 97
2 31-42 24.383 2.580 90 1.837 93
(HTC + CS) 43-63 28.328 4.017 86 3.929 86
64-84 32.025 6.198 81 6.151 81
85-92 33.071 7.226 78 7.695 77
93-105  37.100 7.015 81 8.322 78

Wahrend der Phase 2 (HTC + CS) stieg der Ccsg im Zulauf beider Reaktoren konstant auf
bis zu 33 g/l an. Davon wurden bis zu 18 g/l durch das verwendete HTC-Prozesswasser
gestellt, entsprechend ca. 42 % des Gesamt-Ccsg. Mit Beginn der Dosierung des HTC-
Prozesswassers stieg der Ccsg im Ablauf beider Reaktoren konstant an. Dieser erreichte
bis zum Versuchsende ca. 7 g/l im Festbettreaktor und ca. 8,3 g/l im AnMBBR. Gleich-
zeitig sank die CSB-Eliminationsleistung ncsg von anfanglich 94 % auf bis zu 76 % im
Festbettreaktor und von 98 % auf 73% im AnMBBR, d.h. zwischen den Leistungen beider
Reaktoren bestehen nur geringfligige Abweichungen. Die einzige Ausnahme kann
zwischen den Versuchstagen 18 bis 30 beobachtet werden, an denen der Festbettreaktor
einen etwas schlechteren CSB-Abbau zeigt als der AnMBBR.

Abbildung 6-12 zeigt die Verlaufe der Gasraten und des pH-Wertes in beiden Reaktoren.
Alle anderen Auswertungen zu Gasanfall und Gasqualitat sind im Anhang A 3.1 zu finden.

Festbett Gasrate [ISTP/(1*d)] — — — AnMBBR Gasrate [ISTP/(1*d)]
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Abb. 6-12: Gasraten und pH-Wert wahrend der Versuche mit Feinmulch-Prozesswasser
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Wahrend der Phase 2 (HTC + CS) stiegen die Gasraten (in | Biogas pro | Reaktorvolumen
und Tag) konstant in beiden Systemen an und erreichten ein Maximum von ca. 4,2 bis 4,4
Iste/(I*d) bis zum 80. Versuchstag. Der AnMBBR zeigte in dieser Phase eine etwas héhere
Biogasproduktion als der Festbettreaktor. Fettig et al. (2013) erreichten dagegen lediglich
Gasraten von 0,06 Istp/(I*d) bei der anaeroben Behandlung von HTC-Prozesswasser aus
Biertreber und 0,88 bzw. 1,3 Istp/(I*d) fir HTC-Prozesswasser aus Zuckerriben bzw.
Speiseresten.

Im gleichen Male wie die Gasraten stiegen auch die Methanraten im Verlaufe der Phase
2 konstant bis zu einem Maximum von 2,6 Istp/(I*d) in beiden Reaktoren an. An diesem
Punkt lag die Raumbelastung bei fast 8 g CSB/(I-d) in beiden Reaktoren. Von Fettig et al.
(2013) wurde eine Methanrate von 0,05 Istp/(I*d) bei der anaeroben Behandlung von HTC-
Prozesswasser aus Biertreber, 0,61 Istp/(I-d) bei Zuckerriiben und 0,88 Istp/(I-d) bei Spei-
seresten erreicht. Wirth et al. (2015) erreichten 0,513 l/(I-d) in ihrem mesophilen und 0,809
I/(I-d) in ihrem thermophilen Festbettreaktor bei Bg csg von 5 gcsg/(I*d). Wirth und Mumme
(2013) erzielten fir HTC-Prozesswasser aus Maissilage, das ber einen Zeitraum von 42
Tagen behandelt wurde, Methanraten von 0,45 und 0,25 I/(I-d) in einem anaeroben Ruihr-
reaktor (CSTR = continuously stirred tank reactor) und einem anaeroben Festbettreaktor.

Wahrend des Zeitraums der Prozesswasserdosierung lagen die Methanausbeuten im
Festbettreaktor bei 0,280 bis 0,399 I/(g-d) und im AnMBBR bei 0,287 bis 0,398 I/(g-d). Die
durchschnittlichen Methanausbeuten betrugen 0,329 I/(g*d) im Festbettreaktor und
0,336 I/(g-d) im AnMBBR.

Die Zugabe des HTC-Prozesswassers in Phase 2 (HTC + CS) flihrte zu einem kontinuier-
lichen Rickgang der Methankonzentration in beiden Reaktoren. Am Tag 18 nach Beginn
der Prozesswasserzugabe betrug der ycys ca. 74 Vol.-% im Festbettreaktor und ca. 73
Vol.-% im AnMBBR. Am 92. Versuchstag war die Methankonzentration in beiden Syste-
men auf ca. 60 Vol.-% gefallen. Dieses entspricht einer Reduktion von ca. 17 Vol.-% im
Vergleich zur Phase 1 (CS I). Auffallig ist, dass es in beiden Reaktoren zu einem gleich-
artigen Rickgang der Methangaskonzentration iber den Verlauf der Versuchsphase kam.
Ab Versuchstag 85 wurde die Raumbelastung zurlickgenommen, um einer beginnende
Hemmung entgegenzuwirken. Trotzdem sank die Methangaskonzentration im AnMBBR
bis zum Ende dieser Versuchsphase weiter bis auf 58 Vol.-%, wahrend sich die Biogas-
qualitat im Festbettreaktor in den letzten Tagen der Versuchsphase (93-105 d) von einem
Minimum von 61 Vol.-% auf ca. 67 Vol.-% erholte.

Abbildung 6-13 zeigt exemplarisch die Konzentrationsverlaufe der Gesamt-Alkalinitat
(TAC) und der organischen Sauren sowie der FOS/TAC-Verhaltnisse im Festbettreaktor.
Die Grafik fur den AnMBBR befindet sich im Anhang A 3.1.

Wahrend der Versuchsphase 2 (HTC + CS) wurde der Anteil an HTC-Prozesswasser im
Zulauf beider Reaktoren langsam vergrofiert. Wie Abbildung 6-13 zeigt, stieg die
Alkalinitat auf 2.000 bis 2.500 mg/l in beiden Systemen an. Diese Konzentration war mehr
als doppelt so hoch wie in Phase 1 (CS I). Dies belegt, dass die Alkalinitat primar aus dem
HTC-Prozesswasser stammte.
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Abb. 6-13: Konzentrationsverlaufe von Gesamt-Alkalinitat (TAC) und organischen Sauren
(FOS) sowie dem FOS/TAC-Verhaltnis im anaeroben Festbettreaktor

Zwischen den Versuchstagen 43 und 84 wurde die Raumbelastung in beiden Systemen
auf einem nahezu konstanten Level gehalten, wahrend der HTC-Prozesswasseranteil im
Zulauf zunahm (siehe Abb. 6-11). Dieses fuhrte zu einem stetigen Anstieg der orga-
nischen Sauren in beiden Systemen (vergl. Abb. 6-13 und Abb. A3-2). In dieser Zeit
nahmen die organischen Sauren im Festbettreaktor von 400 auf 730 mg/l und im
AnMBBR von 440 auf 700 mg/l zu. Am Tag 85 erreichten sie ihre Maximalkonzentrationen
(ca. 1.000 mg/l im Festbettreaktor und 700 mg/l im AnMBBR).

Aufgrund der hohen Alkalinitat sind die resultierenden FOS/TAC-Verhéaltnisse niedriger als
erwartet. Im Festbettreaktor betrugen diese zum Versuchstag 84 in etwa 0,45 im Festbett-
reaktor und 0,35 im AnMBBR. Ein FOS/TAC-Verhaltnis von 0,4 bis 0,5 deutet auf ein
hoch belastetes System hin, wahrend ein Verhaltnis zwischen 0,3 und 0,4 auf ein gut
ausgelastetes System hinweist (Lossie und Puetz, 2008). Die Fortfihrung der Versuche
bei der maximal erreichten Raumbelastung hatte friher oder spater zu einer starken
Beeintrachtigung der anaeroben Biozénose gefihrt.

Die Riicknahme der Raumbelastung von Tag 85 an fiihrte zu einem langsamen Rickgang
der Konzentration an organischen Sauren im Festbett, wahrend im AnMBBR eine weitere
Zunahme auf 1.000 mg/l bis zum Tag 104 erfolgte. Am Tag 105 stieg diese im AnMBBR
dann dramatisch auf 2.250 mg/l. Unerklarlicherweise stieg sie auch im Festbettreaktor auf
1.170 mg/l. In dieser Zeit wurde die Raumbelastung im Festbettreaktor auf 3,4 g CSB/(l-d)
und im AnMBBR auf 5,4 g CSB/(I-d) zuriickgenommen. Die Vermutung liegt nahe, dass
es zu einer Hemmung, verursacht durch zu hohe Konzentrationen an organischen Sau-
ren, gekommen ist. Ein Abfallen des pH-Wertes konnte in keinem der beiden Reaktor-
systeme wahrend der Phase 2 (HTC + CS) beobachtet werden. Darum wird vermutet,
dass der Anstieg der Konzentration an organischen Sauren nur das Resultat einer ander-
weitig induzierten Hemmung ist. Trotz der Hemmung erholte sich der Festbettreatkor nach
der Verringerung der Raumbelastung ab dem 85. Versuchstag besser als der AnMBBR.
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Dies wird durch die Verbesserung des Abbaugrades ncsg und der Biogasqualitat belegt.
Oliveira et al. (2013) haben in ihren HTC-Prozesswassern aus Holzhackschnitzeln hohe
Konzentrationen an phenolischen Verbindungen und Furfural-Derivaten nachgewiesen.
Holzhackschnitzel sind auch der Hauptbestandteil des Ausgangssubstrates Feinmuich,
das hier eingesetzt wurde. Nach Reza et al. (2014) wirken beiden Stoffgruppen hemmend
auf den anaeroben Abbau.

Technische Probleme bei der Verwendung von Feinmulch-Prozesswasser

Mit der Zugabe von HTC-Prozesswasser aus Feinmulch kam es in beiden Reaktoren zu
einer kontinuierlichen Bildung von schwarz gefarbten Ausfallungen sowohl in den Ablauf-
behaltern als auch in den Schlduchen beider Reaktoren. Die Ausféllungen fuhrten zur
Verstopfung von Schldauchen und Pumpen. Untersuchungen der Ausfallungen ergaben
einen ca. 75 %igen anorganischen Anteil. Funke und Ziegler (2010) berichteten Gber eine
kontinuierliche Kondensation, Polymerisation und Ausféllung von Feststoffpartikeln im
HTC-Prozesswasser. Demzufolge wird es sich bei den Ausfallungen um HTC-Biokohle
handeln, die aus dem verwendeten HTC-Prozesswasser durch eine weiter anhaltende
Polymerisation gebildet wird. Im Hinblick auf eine groRtechnische Abwasserbehandlungs-
anlage ware es notwendig, Reinigungsvorrichtungen in Rohrleitungen und anderen
Anlagenteilen einzuplanen, um durch Ablagerungen verursachte Betriebsstérungen durch
eine vorbeugende Reinigung vermeiden zu kénnen.

6.5.3. Versuchsergebnisse - Biertreber

Wahrend eines 64 Tage wahrenden Versuchs wurde Biertreber-Prozesswasser ein-
gesetzt, welches zuvor am Standort Hoxter einer MAP-Fallung unterzogen worden war.
Abbildung 6-14 gibt einen Uberblick tiber den Versuchsverlauf.

I Co-Substrat (CS) [%] HTC-Prozesswasser aus Biertreber [%] = CCSB,Zu,M [mg/1]
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Abb. 6-14: Mischungsverhaltnis von Biertreber-Prozesswasser und Co-Substrat sowie
der erzielte Ccsp zum im Zulauf beider Reaktoren tber den Versuchszeitraum
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In der Teilphase 2 wurden Co-Substrat und Biertreber-Prozesswasser im Verhaltnis von
570 ml Co-Substrat + 430 ml HTC-Prozesswasser gemischt. Dies entspricht einer
Mischung, in der 25 % des gesamten Ccsg durch das HTC-Prozesswasser und 75 %
durch das Co-Substrat gestellt werden. Ab Versuchstag 54 wurde der Zulauf zu beiden
Reaktoren gestoppt, bis zum Versuchstag 64 aber weiterhin die Konzentration der orga-
nischen Sauren in den Reaktoren gemessen.

Schimmelinduzierter CSB-Abbau in der Vorlage

Bereits zu Beginn des Einsatzes von HTC-Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung)
kam es in der Vorlage zu einer ausgepragten Schimmelbildung, die einen kontinuierlichen
CSB-Abbau in der Vorlage verursachte. Wie bereits dargestellt, betrug die Mischung von
Ccsehre *+ Ccsscs = 25 % + 75 % Uber den gesamten Zeitraum der Phase 2 (HTC + CS).

Der Ccsg-Abbau in der Vorlage variierte zwischen 820 und 7.100 mg CSB/(Id) bei einem
mittleren taglichen Abbau von ca. 3.550 mg CSB/(I*d). Bei dem abgebauten Ccsg muss es
sich um leicht abbaubare Verbindungen wie z.B. organische Sauren handeln. Diese Ver-
mutung wird durch den Verlauf des pH-Wertes bestétigt, da mit steigendem Ccsg-Abbau
ein pH-Wert-Anstieg einherging. Um dem rapiden Abbau in der Vorlage auszugleichen
und groRe Schwankungen in der Belastung beider Reaktoren so weit wie méglich zu mi-
nimieren, erfolgte das Nachfillen der Vorlage arbeitstaglich.

Reaktorperformance

Abbildung 6-15 zeigt die Raumbelastungen in den beiden Reaktoren wahrend der
Versuchsphase mit Biertreber-Prozesswasser. Die hydraulische Aufenthaltszeit betrug im
Mittel 13 bis 14 Tage. Der Verlauf der HRT Uber die Versuchszeit ist dem Anhang A 3.2
zu entnehmen.
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Abb. 6-15: Bgcsg im anaeroben Festbettreaktor und im AnMBBR mit HTC-Prozesswasser
aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mischung von
Ccsgnrc + Cesges =25 % + 75 %
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Trotz regelmaRigem Nachfillen der Vorlage mit frischem Prozesswasser/Co-Substrat-
Gemisch konnten Schwankungen der Raumbelastung nicht vermieden werden.

Abbildung 6-16 zeigt die pH-Werte in beiden Reaktoren Uber den Versuchszeitraum, die
in beiden Reaktoren nahezu parallel verlaufen. Beginnend mit einem pH-Wert um 6,7
(Tag 15) stiegen sie in beiden Reaktoren auf bis zu pH 7,2 (Tag 48) an, um dann bis Ver-
suchstag 54 auf pH 6,6 im Festbettreaktor und 6,3 im AnMBBR abzusinken. Der pH-Wert
Anstieg wird dem eingesetzten HTC-Prozesswasser zugeschrieben, welches fur die MAP-
Fallung einer pH-Wert-Korrektur unterzogen worden war. Der pH-Wert-Abfall ist ein
Anzeichen fur den Beginn eines instabilen Prozesses.
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Abb. 6-16: pH-Werte im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-
Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mi-
schung von Ccsg e + Cesses =25 % + 75 %

Abbildung 6-17 zeigt den Ccsg im Zu- und Ablauf und Abbildung 6-18 den Abbaugrad ncss
Uber die Versuchszeit im anaeroben Festbettreaktor und im AnMBBR.
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Abb. 6-17: Ccsg im Zu- und Ablauf im anaeroben Festbettreaktor und im AnMBBR mit
Biertreber-Prozesswasser nach MAP-Fallung, vermischt mit Co-Substrat,
Mischung von CCSB,HTC + CCSB,CS =25%+75%



Hochschule OWL Versuche zum anaeroben Abbau 55
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Abb. 6-18: ncsg im anaeroben Festbettreaktor und im AnMBBR mit Biertreber-
Prozesswasser nach MAP-Fallung, vermischt mit Co-Substrat, Mischung von
Ccsprtc + Cospes =25 % + 75 %

Die CSB-Elimination verlief in beiden Reaktoren quasi gleich. Im Ablauf beider Reaktoren
stieg der Ccsg konstant Uber den Versuchszeitraum an. Ab Versuchstag 50 kam es in bei-
den Reaktoren zu einem rapiden Anstieg des CSB im Ablauf. Analog dazu fiel die CSB-
Eliminationsleistung parallel in beiden Reaktoren ab. Der anaerobe Festbettreaktor zeigte
eine leicht bessere Performance Gber den gesamten Versuchszeitraum.

Abbildung 6-10 stellt den Gasanfall (mlstp/d) in beiden Reaktoren dar. Die Biogasproduk-
tion lag hier im Mittel um 25 % niedriger als theoretisch zu erwarten gewesen ware. Ab
Tag 54 wurde der Zulauf zu beiden Reaktoren gestoppt, weshalb die Biogasproduktion ab
diesem Tag stark abnahm. Der nicht mehr abbaubare Anteil des CSB betrug am letzten
Versuchstag aber immer noch > 10.000 mg/L in beiden Reaktoren (siehe Abb. 6-17).
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Abb. 6-19: Gasanfall im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-
Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mi-
schung von CCSB,HTC + CCSB,CS =25%+75%
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Wahrend der Phase 2 (HTC + CS) sanken die Methangehalte im Biogas von anfanglich
66 Vol.-% (Tag 15) in beiden Reaktoren auf 59 Vol.-% im anaeroben Festbettreaktor und
57 Vol.-% im AnMBBR (Tag 40). Bemerkenswert ist, dass ab Versuchstag 48 trotz des
Rickgangs der CSB-Elimination der Methangehalt im Biogas in beiden Reaktoren wieder
zunahm.

Prozessstabilitat - Verhalten der organischen Sauren bei gleichbleibender Raumbelastung

Abbildung 6-20 zeigt exemplarisch die Verlaufe von Sgos und Stac und das FOS/TAC-
Verhéltnis Uber die Versuchszeit im Festbettreaktor. Die Kurvenverlaufe fiir den AnMBBR
sind identisch und im Anhang A 3.2 zu finden.
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Abb. 6-20: Sros und Stac sowie das FOS/TAC-Verhaltnis im anaeroben Festbettreaktor
mit Biertreber-Prozesswasser nach MAP-Fallung, vermischt mit Co-Substrat,
Mischung von Ccsgrre + Cesees = 25 % + 75 %

Wie schon beim Einsatz von Prozesswasser aus Feinmulch kann auch bei Biertreber-
Prozesswasser ein Anstieg der Pufferkapazitat mit fortschreitender Prozesswasserzugabe
beobachtet werden. Auch hier wurden bis zu % der Pufferkapazitat durch das eingesetzte
Prozesswasser gestellt. Mit Einsetzen der HTC-Prozesswasserdosierung ab Versuchstag
15 blieb der Prozess in beiden Reaktoren bis zum 40. Versuchstag stabil. Bis zu diesem
Zeitpunkt stieg der Sros im anaeroben Festbettreaktor von anfanglich 135 mg/l auf ca. 540
mg/l und im AnMBBR von 110 mg/l auf ca. 650 mg/l an. Wegen der hohen Pufferkapazitat
betrug das FOS/TAC-Verhaltnis zu diesem Zeitpunkt ca. 0,2, was auf eine gut arbeitende
Biozdnose hindeutet. Nach den Richtlinien der FOS/TAC-Bestimmung kdnnten beide
Reaktoren zu diesem Zeitpunkt bedenkenlos eine hdhere Belastung tolerieren (Lossie
und Puetz, 2008).

Die eigentlich kritische Konzentration von 300 mg/l an organischen Sauren wurde im an-
aeroben Festbettreaktor bereits nach nur 13, im AnMBBR sogar nach nur 11 Tagen der
HTC-Prozesswasserdosierung erreicht. Zu diesem Zeitpunkt war der Reaktorinhalt nicht
einmal ganz ausgetauscht (HTR = 13-14 d).
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Nach 31 Tagen der Prozesswasserzugabe (Versuchstag 46) erreichten die organischen
Sauren in beiden Reaktoren gleichzeitig eine Konzentration von 1.000 mg/l. Zu diesem
Zeitpunkt betrug das FOS/TAC-Verhaltnis ca. 0,4, was auf einen gut ausgelasteten, aber
stabilen anaeroben Abbau hinweist. Ab dem Versuchstag 47 stiegen die organischen
Sauren rapide an und erreichten bis zum Versuchstag 54 (39 Tage Prozesswasserdosie-
rung) ca. 5.000 mg/l. Wie beim Einsatz von Prozesswasser aus Feinmulch kann auch
beim Biertreber kein nennenswerter Abfall des pH-Wertes bei hohen Konzentrationen an
organischen Sauren beobachtet werden (siehe Abb. 6-16). Daher ist auch hier von einer
Substrathemmung basierend auf den Inhaltsstoffen des Prozesswassers auszugehen.

6.5.4. Versuchsergebnisse - Garreste

Garreste aus einer landwirtschaftlichen Biogasanlage wurden einmal bei einem pH-Wert
von 8 und einmal bei einem durch Schwefelsaure korrigierten pH-Wert von 4 carbonisiert.
AnschlieRend erfolgte bei beiden Prozesswassern eine MAP-Fallung. Aufgrund der hohen
Sulfatkonzentrationen, verursacht durch den Einsatz von H,SO, zur Einstellung des pH-
Wertes, musste das Garreste-Prozesswasser pH 4 zusatzlich einer Sulfat-Fallung mittels
Bariumchlorid (BaCl,) unterzogen werden.

Beide Prozesswasser wurden separat gelagert und einer separaten anaeroben Behand-
lung unterzogen. Der anaerobe Festbettreaktor wurde mit dem Garreste-Prozesswasser
pH 4 und der AnMBBR mit dem Garreste-Prozesswasser pH 8 beaufschlagt. Abbildung
6-21 zeigt das volumetrische Mischungsverhaltnis von Garreste-Prozesswasser pH 4 und
Co-Substrat sowie den mittleren Ccsg im Zulauf des Festbettreaktors. Analog dazu gibt
Abbildung 6-22 die Prozessparameter im AnMBBR unter Verwendung von Garreste-
Prozesswasser pH 8 wieder.
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Abb. 6-21: Mischungsverhaltnis von HTC-Prozesswasser aus Garrest (pH 4) und Co-
Substrat sowie der erzielte Ccsg zym iIMm Zulauf des anaeroben Festbettreaktors
Uber den Versuchszeitraum
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BN Co-Substrat (CS) [%] HTC-Prozesswasser aus Garrest (pH 8) [%] ——CCSB,Zu,M [mg/I]
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Abb. 6-22: Mischungsverhaltnis von HTC-Prozesswasser aus Garrest (pH 8) und Co-
Substrat sowie der erzielte Ccsgzym im Zulauf des AnMBBR dber den
Versuchszeitraum

Von beiden Prozesswassern wurde eine CSB-Mischung mit Co-Substrat hergestellt, in
der 25 % des Ccsg vom jeweiligen Prozesswasser und 75 % des Ccsg vom Co-Substrat
herriihrten. Dies entspricht einer Mischung von 350 ml Co-Substrat + 650 ml Prozess-
wasser flr das Garreste-Prozesswasser pH 4 und 400 ml Co-Substrat + 600 ml Prozess-
wasser fur das Garreste-Prozesswasser pH 8.

Schimmelinduzierter CSB-Abbau in der Vorlage

Wie bereits bei der Anwendung von Biertreber-Prozesswasser nach MAP-Fallung kommt
es auch bei den Garresten zu einer ausgepragten Schimmelbildung in beiden Vorlagen.
Im Gegensatz zu den vorangegangenen Versuchen wurde auf eine Umwalzung des
Vorlagebehalters verzichtet. Ziel war es, die Schimmelbildung einzuddmmen bzw. auf die
Oberflache des Inhalts der Vorlagen zu begrenzen. Zusatzlich erfolgte die Abwasser-
zugabe in den Vorlagebehalter arbeitstaglich, um den schimmelpilzverursachten CSB-
Abbau so gering wie mdglich zu halten.

Der Ccsg-Abbau variierte wahrend Phase 2 (HTC + CS) in der Vorlage des anaeroben
Festbettreaktors (Garrest, pH 4) zwischen 400 und 3.900 mg CSB/(I*d) und in der Vorlage
des AnMBBR (Garrest, pH 8) zwischen 730 und 4.000 mg CSB/(I*d). Der mittlere tagliche
Ccss-Abbau lag in der Vorlage des anaeroben Festbettreaktors bei ca. 1.500 mg CSB/(I*d)
und in der Vorlage des AnMBBR bei ca. 2.500 mg CSB/(I*d). Damit fiel der mittlere CSB-
Abbau fast 1.000 mg/(I*d) niedriger aus als bei Biertreber-Prozesswasser, was wiederum
die in den Batchtests festgestellte schlechtere Abbaubarkeit von Garreste-Prozesswasser
bestatigt.
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Reaktorperformance

Abbildung 6-23 zeigt die Raumbelastung in den beiden Reaktoren wahrend der Versuche
mit Garreste-Prozesswasser. Die Raumbelastung sollte Uber den Versuchszeitraum
konstant auf 3,0 g CSB/(I*d) gehalten werden. Die hydraulische Aufenthaltszeit betrug im
Mittel 12 Tage in beiden Reaktoren. Der Verlauf der HRT Uber die Versuchszeit ist im
Anhang A 3.3 zu finden.
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Abb. 6-23: Brcsg im anaeroben Festbettreaktor und im AnMBBR mit Garreste-
Prozesswasser nach MAP- und Sulfat-Fallung), vermischt mit Co-Substrat,
Mischung von CCSB,HTC + CCSB,CS =25%+75%

Trotz arbeitstaglichen Nachflllens der Vorlage mit frischem Prozesswasser/Co-Substrat-
Gemisch kam es in beiden Reaktoren zu vergleichsweise starken Schwankungen in der
Raumbelastung von +/- 1 g/(I*d).

Abb. 6-24 zeigt die pH-Werte in beiden Reaktoren Uber den Versuchszeitraum.
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Abb. 6-24: pH-Werte im anaeroben Festbettreaktor und im AnMBBR mit Garreste-
Prozesswasser nach MAP- und Sulfat-Fallung), vermischt mit Co-Substrat,
Mischung von Ccsgrre + Cesees = 25 % + 75 %
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Der pH-Wert verlief in beiden Reaktoren bis zum 65. Versuchstag ohne groftere Schwan-
kungen parallel und lag zwischen pH 6,8 und pH 7,0. Ab dem 70. Versuchstag sank der
pH-Wert ab. Dies deutet auf einem instabil werdenden anaeroben Prozess hin und ist im
AnMBBR ausgepragter als im anaeroben Festbett.

Abbildung 6-25 zeigt den CCSB im Zu- und Ablauf und Abbildung 6-26 den nCSB in bei-
den Reaktoren als Funktion der Versuchszeit.
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Abb. 6-25: Ccsg im Zu- und Ablauf von anaerobem Festbettreaktor und AnMBBR mit
Garreste-Prozesswasser nach MAP- und Sulfat-Fallung, vermischt mit Co-
Substrat, Mischung von CCSB,HTC + CCSB,CS =25%+75%
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Abb. 6-26: ncsg im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit Garreste-Prozesswasser
nach MAP- und Sulfat-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mischung von
Ccsgnrc + Cesges =25 % + 75 %

Im Ablauf beider Reaktoren stieg der Ccsg konstant lber den Versuchszeitraum an. Ein
rapider Anstieg, wie er beim Einsatz von Biertreber-Prozesswasser beobachtet wurde,
fand nicht statt. Analog zum Ccsg im Ablauf fiel der ncsg ebenfalls kontinuierlich und in
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beiden Reaktoren nahezu parallel ab. Die Ccgg-Elimination verlief in beiden Reaktoren
quasi gleich, wobei der anaerobe Festbettreaktor ein wenig effizienter war.

Abbildung 6-27 zeigt den Gasanfall (mlstp/d) in beiden Reaktoren.

Festbett GasanfallReal-STP, Garreste (pH 4) [mISTP/d] ===== AnMBBR GasanfallReal-STP, Gérreste (pH 8) [mISTP/d]
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Abb. 6-27: Gasanfall im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit Garreste-
Prozesswasser nach MAP- und Sulfat-Fallung), vermischt mit Co-Substrat,
Mischung von Ccsgrre + Cesees = 25 % + 75 %

Abhangig von den zugeflhrten Frachten schwankte die Biogasproduktion in der Phase 2
(HTC + CS) im anaeroben Festbettreaktor zwischen 1.500 bis 2.500 mlstp/d deutlich
weniger als im AnMBBR (1.500 bis 3.500 misrp/d). Die mittlere Gasproduktion lag im
AnMBBR mit ca. 2.500 mlste/d hoher als im Festbettreaktor mit ca. 1.850 mlgte/d. Die tat-
sachliche Biogasproduktion war im Festbettreaktor um ca. 40 % und im AnMBBR um ca.
30 % niedriger als erwartet. Diese Unterschiede sind auf die unterschiedliche Zusammen-
setzung der beiden Prozesswasser zurlickzufiihren. Ab dem 70. Versuchstag ging in bei-
den Reaktoren die Biogasproduktion zuriick. Diese Abnahme war im AnMBBR weit aus-
gepragter; der Gasanfall ging hier bis Versuchsende fast gegen Null.

Die Methangehalte variierten wahrend der Phase 2 (HTC + CS) im produzierten Biogas in
beiden Reaktoren nur unmerklich. Im anaeroben Festbettreaktor schwankte der CH,-
Gehalt lediglich zwischen 68 und 69 Vol.-% und im AnMBBR zwischen 66 auf 63 Vol.-%.
Auffallig ist, dass selbst nach Versuchstag 70 die Biogasqualitat konstant war.

Abbildung 6-28 sowie Abbildung 6-29 zeigen die Verlaufe von Sros und Stac sowie des
FOS/TAC-Verhaltnisses Uber die Versuchszeit in beiden Versuchsreaktoren.
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Abb. 6-28: Sgos und Stac sowie das FOS/TAC-Verhéltnis im anaeroben Festbettreaktor
mit Garreste-Prozesswasser pH 4 nach MAP- und S-Fallung, vermischt mit
Co-Substrat, Mischung von Ccsgnrc + Cesees =25 % + 75 %
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Abb. 6-29: Srpos und Stac sowie das FOS/TAC-Verhéaltnis im AnMBBR mit Garreste-
Prozesswasser pH 8 nach MAP-Fallung, vermischt mit Co-Substrat, Mischung
von Ccsgrre + Cesges =25 % + 75 %

Wie bereits beim Einsatz von Prozesswasser aus Feinmulch und Biertreber kann auch
beim Einsatz beider Prozesswasser aus Garresten ein Anstieg der Pufferkapazitat mit
fortschreitender Prozesswasserzugabe festgestellt werden. Das Garreste-Prozesswasser
pH 4 stellt dabei bis zu 2/3, das Garreste-Prozesswasser pH 8 bis zu % der gesamten
Pufferkapazitat in den jeweiligen Reaktoren. Im Gegensatz zum AnMBBR verlief der
anaerobe Abbau im Festbettreaktor weniger stabil, was an den starker schwankenden
Konzentrationen an organischen Sauren zu erkennen ist. Auch hier musste im spateren
Verlauf der Versuche der pH-Wert im Reaktor des Ofteren durch Zugabe von NaOH korri-
giert werden.
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Mit Einsetzen der HTC-Prozesswasserdosierung ab Versuchstag 10 blieb der Prozess im
anaeroben Festbettreaktor bis zum Versuchstag 60 relativ stabil. In dieser Zeit stiegen die
organischen Sauren von 130 mg/l auf ca. 1.000 mg/l bei einem maximalen FOS/TAC-
Verhaltnis von 0,33 an. Nur 10 Tage spater (70. Versuchstag) stiegen die organischen
Sauren im AnMBBR ebenfalls auf ca. 1.000 mg/l Sgos an. Zu diesem Zeitpunkt betrug das
FOS/TAC-Verhaltnis 0,24.

Die kritische Konzentration von 300 mg/l Skos wurde im anaeroben Festbettreaktor bereits
am Tag 17 (27. Versuchstag) und im AnMBBR am Tag 18 (28. Versuchstag) nach Beginn
der HTC-Prozesswasserdosierung erreicht. Zu diesem Zeitpunkt waren die Inhalte der
Reaktoren theoretisch beim Festbettreaktor 1,8-fach und beim AnMBBR 2,1-fach ausge-
tauscht (HTR = 12 d). Mit Erreichen von 1.000 mg/l stiegen die organischen S&uren in
beiden Reaktoren rapide an. Bereits am 62. Versuchstag lagen sie im Festbettreaktor bei
> 1.500 mg/l (FOS/TAC = 0,6). Am 74 Versuchstag betrug das FOS/TAC-Verhaltnis im
AnNMBBR 0,53 bei Sgos von > 1.800 mg/l. Bis zum Abbruch der Versuche am Versuchstag
93 wurden im Festbettreaktor ca. 3.800 mg/l und im AnMBBR ca. 6.700 mg/l gefunden.
Zu diesem Zeitpunkt kam der anaerobe Prozess in beiden Reaktoren vollstdndig zum
Erliegen.

6.5.5. Reaktorleistung mit den HTC-Prozesswassern

Tabelle 6-14 gibt eine Ubersicht tber die Leistung aller Reaktoren fiir alle untersuchten
HTC-Prozesswasser bei stabilem Betrieb. Fur die Bewertung wurde aus jeder Versuchs-
phase fir jeden Reaktor eine Phase des stabilen anaeroben Abbaus herangezogen. Zu
beachten ist, dass trotz des Einsatzes eines Co-Substrates mit keinem der verwendeten
Prozesswasser ein dauerhafter stabiler anaerober Abbau gewahrleistet werden kann.
Bereits bei niedrigen Raumbelastungen (ca. 2,5 g/(I*d) im Falle der Garreste) kommt es
auf langere Sicht zu einer Hemmung des anaeroben Abbaus.

Fur die Konzeption und die Wirtschaftlichkeit einer grof3technischen Anlage ist daher die
Méoglichkeit einer Mitbehandlung des Prozesswassers nur bei sehr hohen Mischungsan-
teilen anderer Substrate (d.h. << 25 % Ccsg nrc in der Mischung) sinnvoll.

Im ersten Versuch mit Feinmulch-Prozesswasser wurde versucht, durch konstantes
Anheben der Raumbelastung Uber die Zeit die maximale mogliche Raum-Zeit-Ausbeute
fur die beiden Reaktoren zu bestimmen. In den beiden folgenden Versuchen mit HTC-
Prozesswassern aus Biertreber und Garresten wurde hingegen die Raumbelastung nahe-
zu konstant gehalten. Lediglich der CSB-Abbau durch den Schimmelpilzbefall in den Vor-
lagen verhinderte hier einen gleichbleibenden Wert.

Mit Feinmulch-Prozesswasser konnte eine Raumbelastung von ca. 7 g CSB/(I*d) Uber
einen Zeitraum von ca. 40 Tagen gehalten werden, bevor beide Reaktoren bei einer
maximalen Raumbelastung von ca. 8 g CSB/(I*d) instabil wurden. Ein stabiler anaerober
Abbau liel3 sich bei der Verwendung von Biertreber-Prozesswasser nur bei Raumbelas-
tungen von bis zu ca. 4,5 g CSB/(I*d), und das nur Uber einen Zeitraum von ca. 25 Tagen,
halten. Beim Garreste-Prozesswasser war eine Raumbelastung von ca. 2 g CSB/(Ixd) flr
gerade einmal 10-15 Versuchstage mdglich, bevor der Prozess instabil wurde.
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Tab. 6-14: Zusammenstellung erreichter Leistungen bei stabilem Prozess aller kontinuierlichen Versuche (Mittelwerte)
Prozesswasser
Feinmulch Biertreber Garrest

Parameter Einheit AF ANMBBR

AF AnMBBR AF AnMBBR Garreste, Garreste,

(pH 4) (pH 8)

Betrachteter Zeitraum [d] 10 10 12 10 15 12
Brcss [kg/(m3+d)] 7,6 7,2 4,5 4,0 1,9 2,2
Ncss [%] 88 90 93 92 85 85
Skos [mg/l] ~ 320 ~ 290 ~ 380 ~ 300 ~ 340 ~ 340
HRT [d] 3,5 3,6 13,4 13,5 12,3 11,9
Ccsemzu [a/l 26.496 25.689 60.000 52.800 23.930 25.800
Volumenansatze
Feinmuich: HTC + CS + LW ] 240+200+560 215+200+585  430+570  430+570  650+350  600+400

Biertreber HTC + CS
Garreste: HTC + CS

Mischung von CCSB,HTC + CCSB,CS

CCSB,AN

[-]
[mg/l]

28 %+72 %
3.298

26 %+74 %
2.550

25 %+75 %
3.958

25 %+75 %
4.182

25 %+75 %
3.440

25 %+75 %
3.601
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In Abbildung 6-30 ist der Verlauf der organischen Sauren in beiden Reaktoren wahrend
der drei Versuchsphasen noch einmal zusammengefasst dargestellt.

Feinmulch (AF) ===== Biertreber (AF) seesse Girrest (pH 4) (AF)
Feinmulch  (AnMBBR) Biertreber (AnMBBR) Garrest (pH 8) (AnMBBR)
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Abb. 6-30: Konzentrationsverlaufe der organischen Sauren in beiden Versuchsreaktoren,
mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch, Biertreber und Garrest

In den Versuchen kam es in allen Reaktoren zunachst zu einem langsamen Anstieg der
Konzentration an organischen Sauren, gefolgt von einem friiher oder spater einsetzenden
plétzlichen starken Konzentrationsanstieg. Erwartungsgemal wahrte die Versuchsdauer
mit Feinmulch-Prozesswasser am langsten. In den Batchversuchen liel} sich das
Garreste-Prozesswasser wesentlich schlechter abbauen als das Biertreber-Prozess-
wasser. Im kontinuierlichen Versuch war das Verhaltnis umgekehrt, obwohl der CSB-
Anteil aus Co-Substrat in beiden Ansatzen identisch war. Dies ist wahrscheinlich der Tat-
sache geschuldet, dass die Reaktoren beim Garreste-Prozesswasser wesentlich geringer
belastet wurden als beim Biertreber-Prozesswasser.

6.5.6. CSB-Bilanzen und Wiederfindungsrate

Im Anhang A 3.4 sind die CSB-Bilanzen flr alle kontinuierlichen Versuche zusammen-
gefasst dargestellt. Es wurden dabei nur die Phasen ausgewertet, in denen HTC-Prozess-
wasser zu Einsatz kam, und nicht die Zeiten mit reinem Co-Substrat.

Die errechnete CSB-Bilanzsumme stellt den in der Bilanzierung wiedergefundenen CSB
dar und setzt sich zusammen aus den Anteilen Biomassezuwachs, CSB-Verlust tber den
Ablauf der Reaktoren, CSB im Biogas und Biogasverlust Uber den Ablauf. Der CSB-
Bilanzrest reprasentiert den nicht wiedergefundenen Anteil am zugefiihrten CSB. Idealer-
weise sollte die Bilanzsumme 100 % und der Bilanzrest 0 % sein. Im Fall von Feinmulch
und Biertreber war die Bilanzsumme > 100 %, was besagt, dass die gesamte CSB-Menge
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wiedergefunden wurde. Bei den Garreste-Prozesswassern wurden bei pH 4 ca. 20 % und
bei pH 8 ca. 7 % nicht wieder gefunden. Dies deutet darauf hin, dass es dabei zu Aus-
fallungen in den Reaktoren gekommen sein muss.

Die Wiederfindungsraten sind erstaunlich gut. Im vorangegangenen Projekt (Fettig et al.,
2013) betrug die Wiederfindungsrate bei Biertreber-Prozesswasser lediglich 50 %, und
bei Prozesswasser aus Ribenschnitzeln bzw. Speiseresten waren es sogar nur 30-50 %
und 20-80 %.

6.5.7. Feststoffbilanzen

Die Ergebnisse der Feststoffbilanzierungen fir die kontinuierlichen Versuche sind in
Anhang A 3.5 gegeben.

Die Feststoffbilanzen fiir alle Reaktoren und alle Substrate zeigen, dass es zu keiner Zeit
zu einer Ausschwemmung von Feststoffen (negative Feststoffbilanz) gekommen ist.
Demnach missen relativ hohe Mengen an Feststoffen (TS, oTS, TR und oTR) Uber die
Versuchszeitrdume in den Reaktoren akkumuliert worden sein.

Der TR besteht aus ungelésten und geldsten Wasserinhaltsstoffen wie zum Beispiel Bio-
masse (ungeldst), Salze (geldst) oder anderen, meist gelésten chemischen Verbindun-
gen. Im Fall von HTC-Prozesswasser kommt nicht vollstandig polymerisierte Biokohle
hinzu. Wie von Fettig et al. (2013) beschrieben, kann in HTC-Prozesswasser auch nach
mehrmaligem Filtrieren durch den Tuchfilter einer Kammerfilterpresse noch Biokohle
gebildet werden, die Uberwiegend aus Kohlenstoff besteht. In einer anaeroben Behand-
lungsstufe kann es zusatzlich zur MAP-Ausfallungen kommen. Hierbei wird nach den
Erkenntnissen von Fach (2005) auch der CSB durch Mitfallungsvorgange reduziert.

6.5.8. Nahrstoffverhaltnisse

Wahrend der drei Versuche wurden der Reaktorzulauf sowie die Ablaufe beider Reakto-
ren jeweils einer Vollanalyse unterzogen. Die Ergebnisse finden sich im Anhang A 3 bei
den jeweiligen Substraten.

Laut Kroiss und Svardal (2015) sowie ATV-Fachausschuss 7.5 (1990) liegt das Mindest-
nahrstoffverhaltnis fir den anaeroben Abbau bei C:N:P = 800:5:1. Das C:N:P-Verhaltnis
kann, abhangig von der Abwasserzusammensetzung und den beteiligten Bakterien-
gruppen, variieren. Ubertragen auf C:N:P-Verhaltnis der verwendeten Zuldufe (Prozess-
wasser/Co-Substrat-Gemische) deutet dies bei den Prozesswassern aus Biertreber und
Garresten auf einen Uberschuss an Stickstoff hin.

Vor allem bei den Prozesswassern aus Feinmulch und Garresten (pH 4) kommt es im
Gegensatz zu den anderen Prozesswassern zu keiner Ammonifizierung des organischen
Stickstoffes. Dies berichten auch Fettig et al. (2013), die feststellten, dass der organische
Stickstoff aus HTC-Prozesswassern aus Biertreber, Ribenschnitzeln und Speiseresten
nur zu 50-60 % ammonifiziert wurde.
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6.5.9. Fazit der kontinuierlichen anaeroben Abbauversuche

Folgende Schlussfolgerungen bezilglich der anaeroben Abbaubarkeit der verwendeten
HTC-Prozesswasser in Kombination mit einem Co-Substrat lassen sich aus den konti-
nuierlichen Abbauversuchen ziehen:

1. Der anaerobe Festbettreaktor und der Moving-Bed Bio-Reactor (AnMBBR) zeigten die
gleichen Abbauleistungen Uber die Zeit.

2. Im Vergleich zur Monovergarung der Prozesswasser konnte der Einsatz eines Co-
Substrates die Defizite in der Nahrstoffzusammensetzung (C:N:P-Verhaltnis) aus-
gleichen und bewirkte eine deutliche Verbesserung der Biogasausbeute (Wiederfin-
dungsrate 60 bis 100 %) sowie der CSB-Bilanzen (Wiederfindungsrate 80 bis 100 %).

3. Wahrend des stabilen Betriebes der Reaktoren konnten Raumbelastungen von bis zu
7 kg/(m3*d) (Feinmulch), ca. 4 kg/(m3*d) (Biertreber) und ca. 2,5 kg/(m3+d) (Garreste)
bei einer CSB-Elimination von ca. 80 % erreicht werden. Der Methangehalt lag in allen
Fallen bei ca. 70 %.

4. Der Einsatz eines Co-Substrates bewirkte jedoch keine wesentliche Verbesserung der
Langzeitstabilitdt des anaeroben Abbaus von HTC-Prozesswassern im Vergleich zu
den Ergebnissen von Fettig et al. (2013). Selbst bei einer hohen Verdiinnung mit Co-
Substrat (mind. 75 % Ccsp gestellt durch Co-Substrat) liefen die Anaerobreaktoren bei
allen HTC-Prozesswassern nur flr einen sehr begrenzten Zeitraum (< 40 d) stabil.

5. Unabhangig vom Ausgangssubstrat kam es im Verlauf der Versuche immer wieder zu
einer Verringerung der CSB-Eliminationsleistung und zu einem kontinuierlichen Anstieg
der Konzentration an organischen Sauren in den Reaktoren, was immer mit einem
Zusammenbruch des anaeroben Abbaus endete. Weder durch eine gleichbleibende
und vergleichsweise niedrige Raumbelastung (ca. 3 kg CSB/(m3-d)) noch durch hohe
hydraulische Aufenthaltszeiten von ca. 14 d oder durch Einstellen des pH-Wertes in
den Reaktoren konnte dieses Verhalten positiv beeinflusst werden. Selbst nach Ruick-
nahme der Belastung ging die Konzentration an organischen Sauren nur sehr langsam
oder Uberhaupt nicht zurlck.

6. Vermutlich kam es in den Reaktoren zu einer Akkumulierung von Substanzen, die zu
einer Hemmung bzw. Toxifizierung der anaeroben Biozoénose flihrte. In Frage kommen
hier Stoffe wie HMF, Furfurale, Phenole, langkettige Fettsduren usw., die alle in den
verwendeten HTC-Prozesswassern zu finden sind.

7. Zusatzlich ist mit hohen Feststoffeintragen in eine anaerobe Reinigungsstufe durch die
Bildung von Bio-Kohle zu rechnen (bis zu 700 mg/l beim HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch). Diese Feststoffe kdnnen die Betriebssicherheit eines anaeroben Reaktors
negativ beeinflussen.
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6.6. Charakterisierung der anaerob vorbehandelten Prozesswasser

Fir die anaerob vorbehandelten Prozesswéasser wurden ebenfalls GC-MS Ubersichts-
analysen durchgefiihrt. Wie die in Abbildung 6-31 wiedergegebenen Diagramme zeigen,
sind hier nur noch sehr geringe Mengen der in den unbehandelten Prozesswassern
gefundenen Stoffe (siehe Kapitel 4) nachweisbar. Im Einzelnen wurden noch Phthalate,
Pyrazinderivate, Levomenthol und Octadecenamid in Konzentrationen von einigen 10 g/l
identifiziert.

Somit stellt die anaerobe Stufe eine effektive Senke flr einen Grofteil von bedenklichen
organischen Verbindungen dar, die bei der Carbonisierung gebildet werden. Wie im
vorausgegangenen Projekt gezeigt werden konnte, werden die verbliebenen Mengen der
identifizierbaren Einzelstoffe in der Aerobstufe vollstandig eliminiert (Fettig et al., 2013).
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Abb. 6-31: GC-MS Chromatogramme fiir die HTC-Prozesswasser von Feinmulch (oben
links), Biertreber (oben rechts) und Garresten pH = 4 (unten links) nach der
anaeroben Vorbehandlung (ISTD = Interner Standard)
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7. Versuche zum aeroben Abbau

7.1. Beurteilung der biologischen Abbaubarkeit mittels Langzeit-BSB

Als Mal} fur die Beurteilung der biologischen Abbaubarkeit wurde der Biochemische
Sauerstoffbedarf tGber 30 Tage (BSBj3o) ermittelt. Die Messung erfolgte nach der mano-
metrischen Methode durch Erfassung der Druckanderung in den Probeflaschen mittels
OxiTop-Messkopfen der Firma WTW. Durch den Abbau von Substrat wird Sauerstoff von
den Mikroorganismen veratmet. Das entstehende Kohlenstoffdioxid wird von Natrium-
hydroxid-Platzchen absorbiert, wodurch ein Unterdruck entsteht. Die Druckanderung wird
von den Sensoren der Messkopfe registriert und in den BSB-Wert umgerechnet.

Versuchsbeschreibung
Fir die Bestimmung des BSB-Wertes sind folgende Reagenzien notwendig:

o Verdunnungswasser, bestehend aus:
e Phosphat-Pufferlésung, pH 7,2
- Kaliumdihydrogenphosphat, wasserfrei 8,5 g
- Dikaliumhydrogenphosphat, wasserfrei 21,75 g
- Dinatriumhydrogenphosphat-Dihydrat 33,4 g
- Ammoniumchlorid 0,5 g
- Die Salze in vollentsalztem Wasser I6sen und auf 1000 ml auffullen.
¢ Magnesiumsulfat-heptahydrat-Lésung 22,5 g/l
e Calciumchlorid-Lésung 27,5 g/l
¢ Eisen(lll)-chlorid-hexahydrat-Lésung 0,25 g/l
o Impfschlamm
o N-Allylthioharnstoff (ATH) 1 g/l, zur Hemmung der Nitrifikation

Zur Herstellung des Verdiinnungswassers wurde ein halber Liter vollentsalztes Wasser in
einem 1 | Messkolben vorgelegt, je 1 ml der Salzlésungen zugesetzt und der Messkolben
aufgeflllt. Anschliellend wurden 5 ml Impfschlamm aus dem Membran-Bioreaktor zuge-
geben. Das Verdunnungswasser wurde erst 1 h bei 20 °C beliiftet und im Anschluss 1 h
stehen gelassen.

Die Proben wurden 1:2 mit Verdinnungswasser verdinnt und den Versuchsansatzen so
viel ATH zugegeben, dass sich eine Konzentration von 2 mg/l in den Versuchsansatzen
einstellte. Das entsprechende Probevolumen (abhangig vom Messbereich) wurde in eine
Braunglasflasche (Fassungsvermégen 500 ml) gefiillt. Jede Probe wurde als Doppelbe-
stimmung und in zwei Messbereichen angesetzt. Die Messbereiche wurden in Abhangig-
keit vom zu erwartenden BSB-Wert gewahilt.

Fur eine kontinuierliche Durchmischung der Versuchsansatze in die Flaschen sorgte ein
Magnetrihrstabchen. Anschliefend wurde jeweils ein Gummikdcher mit zwei NaOH-
Platzchen geflillt und auf den Flaschenhals gesetzt. Die OxiTop-Messkopfe wurden fest
auf die Flaschen geschraubt und mit dem Controller aktiviert.
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Ergebnisse

Fir jede Prozesswasserprobe wurden vier BSB-Kurven (Doppelansatze fir je zwei Mess-
bereiche) gemessen. Bei der Auswertung wurden unter Bertcksichtigung der jeweiligen
Verdinnung Mittelwerte gebildet, so dass alle Daten fir eine Probe zu einer BSB-Kurve
zusammengefasst werden konnten. Die Abbildungen 7-1 und 7-2 zeigen die BSB-Kurven
fur alle Einsatzstoffe vor bzw. nach der anaeroben Behandlung.
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Abb. 7-1:  Langzeit-BSB der Original-Prozesswasser

Abbildung 7-1 stellt den Verlauf des BSB vor der anaeroben Behandlung dar. Die Mess-
daten fur das Feinmulch-Prozesswasser stammen aus den Untersuchungen von Neuhaus
(Neuhaus, 2016). Wie zu erkennen ist, steigt der BSB-Wert nach einer Adaptionsphase
von ca. einem Tag bei allen Prozesswassern an. Der Verlauf der BSB-Kurve fir die
Prozesswasser aus Feinmulch, Garreste pH 4 und Garreste pH 8 ist mit einem flachen
Anstieg und dem Erreichen eines Plateaus nach ca. zehn Tagen relativ ahnlich. Der
Langzeit-BSB fur diese Prozesswasser liegt zwischen 12.400 und 18.300 mg/l. Der Kur-
venverlauf beim Biertreber-Prozesswasser ist deutlich steiler. Hier wird ein Plateau erst
nach ca. 15 Tagen erreicht, und der Langzeit-BSB liegt bei 36.900 mg/I.

Der Verlauf der BSB-Kurven unterliegt leichten Schwankungen und ahnelt einem Sage-
zahnprofil. Diese Schwankungen sind auf Anderungen des Luftdrucks zuriickzufiihren,
welche bei der Auswertung nicht berucksichtigt wurden. Weiterhin wurden die Versuche
nicht gleichzeitig durchgefihrt, wodurch in den Kurven ein Versatz zu unterschiedlichen
Zeitpunkten und unterschiedlich stark auftritt.
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Abb. 7-2: Langzeit-BSB der Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung

Abbildung 7-2 zeigt den Verlauf des Langzeit-BSB nach der anaeroben Vorbehandlung.
Gegentlber den unbehandelten Wassern haben die BSB-Werte bei allen Einsatzstoffen
deutlich abgenommen. Weiterhin ist der Anstieg nach der Adaptionsphase jetzt flacher,
und ein Plateau wird erst zum Ende des Versuches und auch nur bei Biertreber- und
Feinmulch-Prozesswasser erreicht. Die Kurven flr die Garreste-Prozesswasser steigen
dagegen bis Versuchsende noch weiter leicht an.

Der BSB-Wert fir das Biertreber-Prozesswasser ist nach der anaeroben Behandlung
noch hdher als bei den anderen Einsatzstoffen. Die BSB-Kurven der beiden Garreste-
Prozesswasser liegen dicht beieinander, wahrend die BSB-Kurve des Feinmulch-
Prozesswassers zwischen den Kurven fir Biertreber und Garreste verlauft.

Die BSB-Werte der Feinmulch- und Garreste-Prozesswasser haben nach der Anaerob-
behandlung um den Faktor 10 und der BSB-Wert des Biertreber-Prozesswassers um den
Faktor 20 abgenommen. Hierfir ist neben dem anaeroben Abbau allerdings auch der mit
der Zugabe des Co-Substrats verbundene Verdiinnungseffekt verantwortlich (s. Kapitel 6).
Der Langzeit-BSB liegt zwischen 965 mg/| fir das Garreste-Prozesswasser (pH 4) und
1.633 mg/| fur das Biertreber-Prozesswasser.

Ein weiterer Indikator flr die Beurteilung der Abbaubarkeit ist das Verhaltnis von CSB zu
BSB3 vor und nach der anaeroben Behandlung. Die dafir bestimmten Werte sind in
Tabelle 7-1 zusammengefasst. Vor der anaeroben Behandlung liegt das CSB / BSBy -
Verhaltnis zwischen 1,42 und 1,74 (im Mittel bei rund 1,55) und steigt nach der anaeroben
Behandlung auf 2,84 bis 3,58 (im Mittel rund 3,2) an.
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Tab. 7-1: CSB- und BSBj,-Werte vor und nach der anaeroben Vorbehandlung der
Feinmulch-, Biertreber- und Garreste-Prozesswasser

Einheit Feinmulch Biertreber Garreste pH4  Garreste pH 8

MAP-gefallt
CessvaV  [mgll] 31.838 52.450 18.950 23.075
BSBy vaV  [mg/l] 18.300 36.900 12.400 14.900
CSB/BSBy - 1,74 1,42 1,53 1,55

CessnaV  [mgll] 4.435 5.250 3.010 3.855
BSBy naV  [mgl/l] 1.564 1.633 965 1.076
CSB/BSBy - 2,84 3,21 3,12 3,58

vaV = vor anaerober Vorbehandlung; naV = nach anaerober Vorbehandlung

Diskussion

Wie die Daten in Tabelle 7-1 zeigen, wird ein Grofteil der organischen Verbindungen in
der Anaerobstufe eliminiert. Die Abbildungen 7-1 und 7-2 verdeutlichen, dass dies vor
allem auch aerob leicht verfiigbare organische Substanzen sein missen. Auffallig sind die
BSB-Kurven des Biertreber-Prozesswassers. Sie weisen sowohl vor als auch nach der
anaeroben Behandlung eine groRRere Steigung auf als die anderen Kurven und ergeben
auch insgesamt einen héheren BSB-Wert. Hierbei handelt es sich offensichtlich um ein
Wasser mit einem hohen Anteil an kurzkettigen organischen Verbindungen, welches
besser abbaubar ist als die Prozesswasser fir die Einsatzstoffe Feinmulch und Garreste.
Der allmahliche Anstieg der BSB-Kurven bei den Garreste-Prozesswassern nach anaero-
ber Behandlung und das Nichterreichen eines Plateaus nach 30 Tagen deutet darauf hin,
dass hier schwer abbaubare Verbindungen vorliegen missen, deren Abbau auch nach 30
Tagen noch nicht abgeschlossen ist.

Ein CSB/BSB3,-Verhaltnis von 1,55 weist auf ein biologisch gut abbaubares Abwasser
hin. Die Anderung des CSB/BSBs,-Verhaltnisses von 1,55 auf 3,2 bedeutet, dass durch
die anaerobe Behandlung Uberwiegend leicht verfligbares Material abgebaut wird. Den-
noch sind die CSB- und BSB-Konzentrationen nach der anaeroben Behandlung fir eine
Ableitung in ein Gewasser zu hoch, so dass eine weitergehende Behandlung zwingend
erforderlich ist. Den fUr die vorbehandelten Prozesswasser ermittelten BSB-Werten zu-
folge ist eine nachgeschaltete aerobe Reinigung hierfir ein erfolgversprechender Ansatz.

7.2. Betrieb eines kontinuierlichen aeroben Membran-Bioreaktors (MBR)

Versuchsbeschreibung

Die anaerob vorbehandelten Prozesswasser wurden in Chargen geliefert. Die ersten
Chargen waren niedriger konzentriert, da sich die Biomasse der Anaerobreaktoren noch
adaptieren musste und der Anteil des Prozesswassers gegeniber dem Co-Substrat erst
langsam gesteigert werden konnte. Das Biertreber-Prozesswasser wurde in drei Chargen
aufgeteilt, die nacheinander behandelt wurden. Das Garreste-Prozesswasser (pH 4)
wurde in zwei Chargen geliefert, die vor Versuchsbeginn gemischt wurden.
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Mit dem Feinmulch-Prozesswasser wurde der MBR Uber 119 Tage beschickt, mit dem
Biertreber-Prozesswasser konnte er 102 Tage lang betrieben werden. Die Beschickung
mit Garreste-Prozesswasser (pH 4) erfolgte Gber 30 Tage. Da sowohl das Biertreber- als
auch das Garreste-Prozesswasser nennenswerte Mengen an Stickstoff enthielten, sollte
neben dem Kohlenstoffabbau auch untersucht werden, ob eine biologische Stickstoffeli-
mination (Nitrifikation und Denitrifikation) mdglich ist.

Versuche mit Garreste-Prozesswasser (pH 8) wurden aufgrund der Zusammensetzung
des Prozesswassers nicht durchgefiihrt, da die Inhaltsstoffe ggf. zu einer Schadigung der
Membran im MBR hatten fiihren kdnnen. Grundsatzliche Erkenntnisse fir diesen Einsatz-
stoff kbnnen aber aus den Versuchsergebnissen fur das Garreste-Prozesswasser (pH 4)
abgeleitet werden.

Der Teststand bestand aus folgenden Komponenten und ist in Abbildung 7-3 dargestellt:

Vorlagebehalter mit Rihrwerk: handelsublicher Eimer, 10 Liter Fassungsvermdgen mit
einem Ruhrer; Hersteller: Janke & Kunkel GmbH & Co
KG (Model RW 20)

Schlauchpumpe: zur Beschickung des MBR mit Substrat, bei gleichzeiti-
gem Abzug von Retentat; Hersteller: Watson-Marlow
(Model Nr. 323)

Schlauche und Schlauchverbinder:  verschiedene GrofRen und Hersteller

MBR: Behalter (Volumen 7 1) mit eingehangter Membran und
Bellftung; Hersteller: EnviroChemie (Einzelanfertigung)

Membran: PVDF-Membran; Hersteller: Fibracast (Model Nr.
FiberPlate FPM)

Zirkulationspumpe: zur Durchmischung des MBR; Hersteller: Cole Parmer
Instrument Company, Masterflex L/S (Model Nr. 7524-
45), easy-Load Il (Model Nr. 77200-60)

Ablaufkanister: handelsublicher Kanister, 10 Liter Fassungsvermdgen

Durchflussmesser: Zur Erfassung von Zu- und Ablaufmengen; Hersteller:
B.l.O.-TECH (Model FCH-m-POM-HD)

Dosierpumpen: fur Saure und Lauge, zur Einstellung des pH-Wertes im
MBR; Hersteller: ProMinent (Model gamma/4)

pH-Elektrode: Hersteller: Endress+Hauser (Model Tophit CPS471D-
7211)
Steuerung: Hersteller: Endress+Hauser (LIQUISYS-M pH dig.

Sensor und Anzeigemodul RSG30)

Zeitschaltuhr: digital, zur Steuerung der Substratdosierung; Her-
steller: Conrad (Model DWZ 20 3680 W)
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Abb. 7-3: Versuchsaufbau flr die aerobe Prozesswasserbehandlung mittels MBR

Fir die Betriebsphase des MBR mit Feinmulch-Prozesswasser wurde Schlamm aus der
kommunalen Klaranlage in Holzminden, die einen hohen Industrieanteil im Abwasser
aufweist, verwendet. Die Betriebsphase mit Biertreber-Prozesswasser erfolgte direkt im
Anschluss daran. Dabei wurde der MBR zu einem Drittel mit adaptiertem Belebtschlamm
aus der ersten Betriebsphase und zu zwei Dritteln mit gewaschenem Belebtschlamm aus
dem Industriezweig der Klaranlage Holzminden angefahren. In diesem Schlammgemisch
war jedoch keine autotrophe Biomasse enthalten, so dass keine Nitrifikation stattfinden
konnte. Deshalb wurde dem MBR am Tag 19 nitrifizierender Ricklaufschlamm aus der
Klaranlage Hoxter zugegeben und danach mit dem Monitoring der Stickstoffparameter
begonnen.

Die Prozesswasser neigten unter Belluftung zu einer starken Schaumbildung, welche
mehrfach zum Uberschdumen des MBR mit Austrag von Biomasse und einer daraus
resultierenden Abnahme des TS-Gehaltes im MBR flihrte. Die fehlende Schlammmenge
wurde in regelmaligen Abstanden ersetzt, um dem Absinken der TS-Konzentration
entgegenzuwirken. Wahrend des gesamten Betriebes musste deshalb auch kein Uber-
schussschlamm aus dem MBR entnommen werden. Ab Tag 80 des Versuchsbetriebes
mit Biertreber-Prozesswasser und in der sich anschliefenden Betriebsphase mit
Garreste-Prozesswasser wurde ein biologisch abbaubarer Entschaumer zugesetzt, um
den unbeabsichtigten Austrag von Biomasse zu begrenzen.

Die Beschickung des MBR erfolgte zeitgesteuert. Achtmal am Tag wurde Uber einen Zeit-
raum von 15 Minuten 130 ml Substrat in dem MBR gepumpt und zeitgleich das Retentat
abgezogen. Daraus ergab sich eine mittlere Zuflussmenge von ca. 1 I/d.
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Die Denitrifikation sollte intermittierend und mit einem zeitlichen Anteil von 30 % unter-
sucht werden. Hierfur wurde die Beluftung nach der Beschickung noch funf Minuten weiter
fortgesetzt, um eine optimale Verteilung des Zulaufs zu gewahrleisten, und danach fur
eine Stunde abgestellt. Das entspricht einem Denitrifikationsanteil von 33 %.

Ergebnisse

Beim Betrieb des MBR mit Feinmulch-Prozesswasser lag der Fokus ausschlieRlich auf
der Ermittlung der CSB-Abbauleistung sowie der Raum- und Schlammbelastung. Diese
Parameter sind in den Abbildungen 7-4 und 7-5 dargestellt. Demnach lag der CSB-Wert
im Zulauf anfangs bei ca. 1.000 mg/l und wurde dann schrittweise auf gut 6.000 mg/l er-
hoht. Die Raumbelastung Bg lag zu Beginn bei ca. 0,60 g CSB/(l - d) und konnte danach
bis auf 1,15 g CSB/(l - d) gesteigert werden. Ohne Bericksichtigung der Werte aus den
ersten drei Wochen betrug ihr Mittelwert 0,84 g CSB/(l - d). Die Schlammbelastung lag im
Mittel bei 0,065 g CSB/(g - d).
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Abb. 7-4: CSB-Konzentrationen im Zulauf und Ablauf des MBR und prozentuale CSB-
Abbauleistung fur Feinmulch-Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung
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Abb. 7-5: CSB-Raum- und Schlammbelastung des MBR fiir Feinmulch-Prozesswasser
nach anaerober Vorbehandlung
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Fir die anderen beiden Prozesswasser war dartber hinaus ein méglicher Stickstoffabbau
in Form von Nitrifikation und Denitrifikation von Interesse. Die Abbildungen 7-6 und 7-7
zeigen den CSB-Abbau und die Raum- und Schlammbelastung fir den Betrieb des MBR
mit Biertreber-Prozesswasser. In den Abbildungen 7-8 und 7-9 sind die zugehdrigen
Konzentrationen an Ammoniumstickstoff (NH4-N), Nitritstickstoff (NO,-N), Nitratstickstoff
(NO3-N) und Gesamtstickstoff (TNp) im Zu- und Ablauf des MBR aufgetragen.

Die CSB-Konzentration im Zulauf wurde im Mittel auf 2.620 mg/l eingestellt. Die CSB-
Konzentration im Ablauf lag im Mittel bei 820 mg/I. Das entspricht einer durchschnittlichen
Abbauleistung von 68 %. In der letzten Betriebsphase von Tag 69 bis 102 wurde die dritte
Charge des anaerob vorbehandelten Prozesswassers eingesetzt und dadurch die CSB-
Konzentration im Zulauf erhéht. Dies hatte aber keine signifikante Veranderung der
Abbauleistung zur Folge.
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Abb. 7-6: CSB-Konzentrationen im Zulauf und Ablauf des MBR und prozentuale CSB-
Abbauleistung flr Biertreber-Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung
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Abb. 7-7:  Raum- und Schlammbelastung des MBR flir Biertreber-Prozesswasser nach
anaerober Vorbehandlung
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Die Raumbelastung Br und Schlammbelastung Brs im MBR nahmen in den ersten 20
Betriebstagen etwas ab, danach waren sie bis zum Tag 65 weitgehend konstant. In dieser
Phase lag die Raumbelastung bei 0,46 g CSB/(l - d) und die Schlammbelastung bei etwa
0,05g CSB/(g TS - d). Ab Tag 65 stiegen beide Parameter an, und ab Tag 69 wurden
mittlere Belastungswerte von Bg = 0,61 g CSB/(l - d) und Bys = 0,09 g CSB/(g TS - d) er-
reicht; die Maximalwerte betrugen dabei 0,86 g CSB/(I - d) bzw. 0,11 g CSB/(g TS - d).
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Abb. 7-8: Stickstoffkonzentrationen im Zulauf des MBR fiir Biertreber-Prozesswasser
nach anaerober Vorbehandlung
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Abb. 7-9:  TS-Gehalt im MBR sowie Stickstoffkonzentrationen im Ablauf fir Biertreber-
Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung

Abbildung 7-8 zufolge sind im anaerob vorbehandelten Biertreber-Prozesswasser nur
Ammonium und organischer Stickstoff vorhanden, dagegen weder Nitrit- noch Nitrat-
Stickstoff. Die Konzentration an Gesamtstickstoff war in der dritten Charge (ab Tag 69)
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héher als in den beiden Chargen zuvor. Die TNy-Konzentration des Zulaufs lag zwischen
202 und 399 mg/I mit einem Mittelwert von 283 mg/l. Die NH,-N-Konzentration im Zulauf
betrug minimal 120 mg/l und maximal 196 mg/I mit einem Mittelwert von 173 mg/I.

In Abbildung 7-9 ist neben den Konzentrationen an NH4-N, NO2-N, NO3-N und TN, im
Ablauf auch der TS-Gehalt im MBR dargestellt. Dartber hinaus sind die Zeitpunkte mar-
kiert, an denen nitrifizierender Schlamm zugegeben und das Beliftungsregime verandert
wurde. Der TS-Gehalt unterlag Schwankungen, nahm aber Uber den Versuchszeitraum
insgesamt ab. Die niedrigste TS-Konzentration lag bei 5,1 g/l und der Maximalwert bei
10,8 g/l; der mittlere TS-Gehalt betrug 7,9 g/l.

Der Verlauf der Stickstoffkonzentrationen muss getrennt nach den verschiedenen Be-
triebsphasen diskutiert werden:

Betriebsphase Tag 20 bis 38: Zwei Tage nach Zugabe des nitrifizierenden Schlammes
war eine Restkonzentration an NHs;-N von 15 mg/l nachweisbar, welche in den darauf
folgenden Tagen bis auf null abnahm. Die Konzentration an NO,-N schwankte zwischen
5 und 35 mg/l. Zur Vermeidung einer Nitrit-Hemmung der Mikroorganismen wurde der
Zulauf bei Erreichen von 35 mg/l NO,-N unterbrochen, bis das Nitrit abgebaut worden
war. Die Konzentration an NOs-N schwankte in dieser Betriebsphase und stabilisierte sich
ab Tag 38 wieder.

Betriebsphase Tag 38 bis 60: In diesem Zeitraum waren NH4,-N und NO,-N nicht nach-
weisbar bzw. nahe null. Die Konzentration an NO;-N lag im Mittel bei 204 mg/l und der
TN, im Mittel bei 219 mg/l. Fir diese Betriebsphase ergab sich eine mittlere Nitrifikations-
geschwindigkeit von 1 mg N/(g TS - h).

Betriebsphase Tag 60 bis 95: Ab Tag 60 wurde die Betriebsweise auf eine intermittieren-
de Denitrifikation umgestellt. Bis Tag 68 entsprachen die Messwerte denen der vorherigen
Betriebsphase. Danach nahmen die Konzentrationen an TN, und NO3-N ab. Ab Tag 73
stieg der TN, wieder an. Die Konzentration an NO3-N sank bis auf null, wahrend die
Konzentration an NH;-N stetig zunahm.

Betriebsphase Tag 95 bis 102: Ab Tag 95 wurde der MBR wieder dauerhaft bellftet. Die
Konzentration an NH;-N nahm bei zeitgleicher Zunahme an NO3-N wieder ab.

Die Abbildungen 7-10 und 7-11 stellen die Parameter zum Kohlenstoffabbau fur den
Betrieb des MBR mit Garreste-Prozesswasser (pH 4) dar. Die CSB-Konzentration im
Zulauf wurde im Mittel auf 2.800 mg/I eingestellt. Die CSB-Konzentration im Ablauf lag im
Mittel bei 1.065 mg/I, dies entspricht einer durchschnittlichen Abbauleistung von 62 %.

Die Raumbelastung konnte Uber die Versuchsdauer von 0,49 auf 0,65 g CSB/(I - d) ge-
steigert werden und lag im Mittel bei 0,58 g CSB/(l - d). Die Schlammbelastung lag bis Tag
7 bei 0,1 g CSB/(g TS - d). Hierbei handelt es sich aber noch um die Startphase, welche
fur die Auswertung nicht berticksichtigt werden konnte. Anschliefend sank die Schlamm-
belastung durch die Zugabe von frischem Schlamm auf 0,04 g CSB/(g TS - d). Ein Wert
von Brs > 0,06 g CSB/(g TS - d) konnte danach nicht mehr erreicht werden.
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Abb. 7-10: CSB-Konzentrationen im Zulauf und Ablauf des MBR und prozentuale CSB-
Abbauleistung fur Garreste-Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung
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Abb. 7-11: Raum- und Schlammbelastung des MBR flir Garreste-Prozesswasser nach
anaerober Vorbehandlung

Abbildung 7-12 zeigt die Konzentrationen der anorganischen Stickstoffparameter und des
Gesamtstickstoffs im Zulauf zum MBR. Wie auch bei Biertreber-Prozesswasser sind hier
zwar Ammonium und organischer Stickstoff enthalten, nicht dagegen Nitrit und Nitrat. Die
Ammoniumkonzentration lag im Mittel bei 207 mg/l und der TN, bei 346 mg/I.

Der TS-Gehalt im MBR sowie die Konzentrationen der anorganischen Stickstoffparameter
und des TN, im Ablauf des MBR sind in Abbildung 7-13 dargestellt. Der MBR startete mit
einer TS-Konzentration von 4,6 g/l, die an Tag 8 auf 12,7 g/l erhéht wurde. An Tag 22
wurde nochmals nitrifizierender Schlamm aus der Klaranlage Hoxter zugegeben.
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Abb. 7-12: Stickstoffkonzentrationen im Zulauf des MBR fiir Géarreste-Prozesswasser
nach anaerober Vorbehandlung
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Abb. 7-13: TS-Gehalt im MBR sowie Stickstoffkonzentrationen im Ablauf fur Garreste-
Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung

Wie aus Abbildung 7-13 hervorgeht, haben die Konzentrationen an NH;-N und TN, in der
ersten Betriebsphase bis Tag 20 um Uber 50 % zugenommen. Anschlief’end verharrten
die Werte auf einem relativ gleichbleibenden Niveau. Zu Beginn des Versuches lagen die
Konzentrationen bei 188 mg/l NH,-N und 236 mg/l TN,. Am Ende der zweiten Betriebs-
phase wurden 293 mg/l NH;-N und 324 mg/l TNy, gemessen. Wahrend der gesamten Ver-
suchszeit wurde weder Nitrit noch Nitrat gebildet.

In Tabelle 7-2 sind die wichtigsten Ergebnisse der kontinuierlichen aeroben Abbau-
versuche unter Verwendung des MBR zusammengefasst.
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Tab. 7-2: Mittlere CSB-Abbauleistungen, maximale Raum- und Schlammbelastungen
und mittlere Nitrifikationsrate fir den kontinuierlichen aeroben Abbau der
anaerob vorbehandelten Prozesswasser

Einheit Feinmulch Biertreber Garreste pH 4
CSB-Abbau [%] 58 68 62
Br [g CSB/(I*d)] 0,84 0,86 0,65
Brs [g CSB/(g TS*d)] 0,06 0,11 0,06
N [g N/(g TS*h)] - 1,0 0
Diskussion
Kohlenstoffabbau

In den kontinuierlichen aeroben Versuchen konnten CSB-Abbauleistungen von 58 % fur
das Feinmulch-, 68 % fir das Biertreber-Prozesswasser und 62 % flr Prozesswasser aus
Garresten (pH 4) erreicht werden. Im Vergleich dazu wurde im Vorgangerprojekt mit einer
Belebtschlammanlage im Labormafstab fir Biertreber-Prozesswasser ein Abbaugrad von
58 % erreicht. Der Abbaugrad fiur Kohlenstoff im MBR war somit um 10 % hoéher.

Bezogen auf die Raum- und Schlammbelastung war dagegen keine Verbesserung zu
erzielen. In der Belebtschlammanlage lag die Raumbelastung maximal bei 1 g CSB/(l -d)
und in diesem Versuch bei 0,86 g CSB/(l - d). Einer der Vorteile von MBR-Anlagen ist,
dass sie mit einer héheren Raumbelastung betrieben werden kdénnen als Belebungs-
anlagen mit Nachklarung. Ursache hierfur ist das kleinere Reaktorvolumen, bedingt durch
die Biomasseabtrennung uber eine Membran anstelle einer Nachklarung mit Sedimentati-
on. Die Beaufschlagung des MBR war Uber die verfugbare Menge an vorbehandeltem
Prozesswasser limitiert. Eine Erhdhung der Raumbelastung beim Betrieb mit Feinmulch-
und Biertreber-Prozesswasser hatte entweder eine Verkirzung der Laufzeit zur Folge
gehabt oder zur Unterbrechung der Zulaufdosierung gefuhrt. DarGber hinaus war das
primare Ziel beim Biertreber-Prozesswasser, eine stabile Nitrifikation und ggf. eine Denitri-
fikation zu etablieren. Um ausreichend Daten zu generieren, war eine lange Betriebszeit
und damit verbunden eine niedrige Raumbelastung notwendig. Der Betrieb mit Garreste-
Prozesswasser war aufgrund der verfligbaren Wassermenge grundlegend limitiert, d.h.
hier war weder eine Erhdhung der Zulaufkonzentration noch eine Verlangerung der Be-
triebszeit moglich.

Ein weiterer Vorteil von MBR-Anlagen ist die hdhere TS-Konzentration im Vergleich zu
Belebungsanlagen mit Nachklarung. Eine Erhdhung der TS-Konzentration hatte in dieser
Untersuchung allerdings zur Folge, dass die Schlammbelastung signifikant niedriger war
als im Vorgangerprojekt, bei dem die Schlammbelastung mit Biertreber-Prozesswasser
bei 0,34 g CSB/(g TS - d) lag. Abbildung 7-14 zeigt, dass sich der Bereich der Schlamm-
stabilisierung bis zu einer Schlammbelastung von ca. 0,1 g CSB/(g TS - d) erstreckt. Ein
Zuwachs an Biomasse ist hier nur in geringem Umfang mdglich, da gleichzeitig mit dem
Wachstum neuer Organismen sehr viel ausgezehrte Biomasse abstirbt.
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Die Schlammbelastung im Betrieb mit Garreste-Prozesswasser war nur ca. halb so hoch
wie mit Biertreber-Prozesswasser. Hier war die Absterberate der Biomasse noch hoher,
wie auch an den erhdhten Werten an Gesamtstickstoff im Ablauf des MBR zu erkennen
ist. Der Schlamm baut beim Wachstum Stickstoff in die Biomasse ein, welcher beim Ab-
sterben wieder freigesetzt wird und zu einem Anstieg der Konzentration an Gesamt-
stickstoff im Ablauf flhrt. Allerdings wurde im Versuch das Absterben der Biomasse, also
die Abnahme des TS-Gehaltes im MBR, durch mehrfache Schlammzugaben kompensiert,
so dass in Abbildung 7-13 keine Abnahme der TS-Konzentration zu sehen ist.

! T T || ] I ]
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I I | 1
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Abb. 7-14: Einteilung der aeroben Abwasserbehandlung nach der Schlammbelastung,
aus Imhoff K. und K. (2009), Kap. 5.7.8, S. 219, (verandert)

Londong und Rosenwinkel (2009) geben an, dass niedrige Schlammbelastungen und eine
geringe Uberschussschlammproduktion ein typisches Merkmal von MBR-Anlagen sind.
Darlber hinaus soll "die Zerstérung der Flockenstruktur durch die hohen Scherkrafte beim
Pumpen" ein weiteres negatives Merkmal sein (Londong und Rosenwinkel, 2009). Die
Autoren berichten von Betriebserfahrungen bei grof3technischen Anlagen, in denen das
Abwasser vermutlich Gber Kreiselpumpen zirkuliert wird. Der MBR wurde in den Labor-
versuchen mit einer Schlauchpumpe durchmischt. Es ist bekannt, dass in Kreiselpumpen
hohe Scherkrafte auf das zu fordernde Medium herrschen, wahrend Schlauchpumpen das
Medium eher scherkraftarm transportieren. Es war zu beobachten, dass der Schlamm
nach einer gewissen Betriebszeit keine Flockenstruktur mehr hatte. Allerdings wies er
weiterhin ein breites Spektrum an Mikroorganismen auf, wie Abbildung 7-15 zeigt. Ob die
Veranderung der Belebtschlamm-Struktur substratbedingt war oder durch die Zirkulation
verursacht wurde, ist unklar.

Abb. 7-15: Mikroskopisches Bild des Belebtschlamms im MBR
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Stickstoffabbau

Eine Nitrifikation findet bei geringen Schlammbelastungen und dem Vorhandensein auto-
tropher Biomasse statt. Nach Abbildung 7-14 ware eine Nitrifikation auch bei der doppel-
ten Schlammbelastung als im Versuch moglich. Diese wirde sich einstellen, wenn das
Prozesswasser unverdunnt in den MBR geleitet worden ware. In kommunalen Klaranla-
gen liegt die Nitrifikationsgeschwindigkeit zwischen 2 und 6 mg N/(g TS - h). Diese Werte
sind nicht pauschal auf industrielles Abwasser Ubertragbar, da die Zusammensetzung
auch eine Rolle spielt. Bei optimaler Nahrstoffversorgung (C, N und P), einem abgestimm-
ten Behandlungskonzept und adaptierter Biomasse stellen sie jedoch Anhaltswerte dar.

Beim Betrieb des MBR mit Biertreber-Prozesswasser konnte eine Nitrifikationsgeschwin-
digkeit von 1 mg N/(g TS - h) erreicht werden, wahrend mit Garreste-Prozesswasser keine
Nitrifikation moglich war. Beides kann mehrere Ursachen haben. Zum einen ist eine aus-
reichende Durchmischung von Substrat und Mikroorganismen von Bedeutung. Dies war
Uber die Zirkulationspumpe gewahrleistet. Des Weiteren ist eine ausreichende Ver-
sorgung des Schlammes mit Sauerstoff fir die Nitrifikation wichtig. Im MBR diente die
Bellftung neben der Sauerstoffversorgung der Mikroorganismen auch dem Freihalten der
Membran. Der Sauerstoffgehalt im MBR wurde stichprobenartig Uberprift und war in den
bellfteten Zeiten mit 6,5 mg/l ausreichend hoch. Der pH-Wert wurde ebenfalls erfasst
und automatisch eingestellt. Ein letzter Punkt kdnnte wieder mit der Zirkulation und einer
damit einhergehenden Veranderung der Flockenstruktur zu tun haben. Da Nitrifikanten
primar in Zellverbanden vorkommen, kann eine Veranderung der Belebtschlamm-Struktur
grundsatzlich zu einer verminderten Nitrifikationsleistung fihren.

Ein ausreichendes Vorkommen autotropher Organismen im Belebtschlamm ist fir die
Nitrifikation obligatorisch. Wahrend des Betriebes des MBR hat kein Uberschuss-
schlammabzug stattgefunden. Somit sollte das Schlammalter hoch genug sein, um eine
ausreichende Populationsdichte autotropher Mikroorganismen zu etablieren. Bei den Ver-
suchen mit Biertreber-Prozesswasser hat wahrend der dauerbeliifteten Betriebsphase
eine Nitrifikation stattgefunden, die aber nach der Umstellung auf eine intermittierende
Denitrifikation zusammengebrochen ist.

Das Wachstum autotropher Organismen findet ausschlieRlich im aeroben Milieu statt, das
Absterben dagegen auch im anoxischen oder anaeroben Zustand. Daher ware zu prifen,
ob die Sterberate in der Betriebsphase mit Denitrifikation gréfier war als die Wachstums-
rate. Die maximale autotrophe Wachstumsrate pmax bei 20°C liegt bei 0,8 d”', und zwei
Drittel des Tages wurde der MBR beliiftet. Das entspricht einem pmac-Wert von 0,53 d™.
Die Sterberate autotropher Biomasse liegt bei 0,15 d”'. Demzufolge sollte das autotrophe
Wachstum trotz der Beliftungspausen noch gréRRer sein als die Sterberate und damit nicht
die Ursache fiir die eingeschrankte Nitrifikationsleistung darstellen.

Ob die ausgebliebene Nitrifikation im Betrieb mit Garreste-Prozesswasser durch einen
Mangel an adaptierten Nitrifikanten bewirkt wurde oder eine andere Ursache hatte, konnte
nicht abschlieliend geklart werden. Der MBR wurde in den Wintermonaten betrieben. Zu
dieser Jahreszeit sind aufgrund der niedrigen AuRentemperaturen auch in kommunalen
Klaranlagen weniger Nitrifikanten im Belebtschlamm enthalten. Daher wurde zum Schluss
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der Untersuchungen noch Schlamm aus der Tribwasserbehandlung der Klaranlage H6x-
ter zugegeben. Allerdings war die verbleibende Betriebsphase von sechs Tagen zu kurz
fur eine ausreichende Adaption. Daher konnte nicht festgestellt werden, ob nach einer
Adaption eine Nitrifikation stattgefunden hatte, oder ob tatsachlich eine Hemmung vorlag.

Wie eingangs erwahnt, spielen auch die Substratkonzentrationen eine wichtige Rolle. So
kénnen zu hohe Ammonium-Konzentrationen eine Substratiiberschusshemmung verursa-
chen. Ab einer Konzentration von 100 mg/l NH,-N setzt nach DIN EN ISO 9509 diese
Hemmung ein. Diese Aussage ist allerdings sehr pauschal.

Es gibt Untersuchungen, die mehrere Faktoren fir eine Substratiberschusshemmung
durch Ammonium identifiziert haben. So wurden Hemmgrenzen fir Ammoniak und fur
salpetrige Saure in Abhangigkeit von pH-Wert und den Konzentrationen an Ammonium
bzw. Nitrit ermittelt, die in Abbildung 7-16 dargestellt sind (Abeling, 1994).

-N [mg/I NH4-N [mg/I] NO2-N [mg/I) NH4-N [mg/I]
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Abb. 7-16: Hemmgrenzen der Nitritation (links) und Nitratation (rechts), Abeling (1994)

Demnach waren die Nitritation ab einer NH,;-N-Konzentration von 7.000 mg/l und die
Nitratation ab 400 mg/l NH4-N (bei einem pH-Wert von 7) zu 10 % gehemmt. In den Ver-
suchen war die Zulaufkonzentration von 200 mg/I NH,-N um einen Faktor 10 niedriger als
die 10 %-ige Hemmgrenze der Nitritation und einen Faktor 2 niedriger als die 10 %-ige
Hemmgrenze der Nitratation. Eine Substratiberschusshemmung durch Ammonium ist fur
beide Prozesswasser also unwahrscheinlich.

Die Nitratation war zu Beginn des Betriebes mit Biertreber-Prozesswasser gehemmt, was
sich an dem Nachweis von Nitrit in der Betriebsphase zwischen Tag 20 und 38 erkennen
l&sst. Hierbei handelt es sich um eine Hemmung durch salpetrige Saure. Diese hemmt bei
pH 7 die Nitratation ab einer NO,-N-Konzentration von 0,2 mg/l zu 10 %. Die Hemmung
konnte durch Unterbrechung der Zulaufdosierung und den Abbau des Nitrits wieder riick-
gangig gemacht werden. AnschlieRend verlief die Nitrifikation stérungsfrei, so dass eine
Substratiberschusshemmung als Ursache fur die niedrige Nitrifikationsgeschwindigkeit
ausgeschlossen werden kann.

Letztlich hat die Prozesswasserzusammensetzung ebenfalls einen Einfluss auf den Stoff-
wechsel der Mikroorganismen. So kénnen Stoffe in dem Prozesswasser enthalten sein,
die sich an oder in den Mikroorganismen anlagern, dort akkumulieren und ab einer
bestimmten Konzentration den Stoffwechsel stéren. Bei diesen Stoffen kann es sich z.B.
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um komplexe organische Molekile handeln, die von den autotrophen Mikroorganismen
nicht verstoffwechselt werden kénnen.

Die niedrige Nitrifikationsleistung bzw. das Ausbleiben der Nitrifikation kbnnen somit durch
eine veranderte Schlammstruktur, eine nicht ausreichende Adaptionsphase des Belebt-
schlammes oder das Vorhandensein von hemmenden Stoffen in den Prozesswassern
verursacht worden sein.

Nach der Etablierung einer stabilen Nitrifikation sollte untersucht werden, ob auch eine
Denitrifikation mdglich ist, um den Stickstoffabbau zu komplettieren. In den ersten Tagen
sah der Versuch vielversprechend aus, da die Konzentrationen an Nitrat und TN, ab-
nahmen. Nach ca. 14 Tagen intermittierender Bellftung ist dann aber die Nitrifikation zu-
sammengebrochen, d.h. die Konzentration an Nitrat ist bis auf null gesunken, und Nitrit
und Ammonium haben wieder zugenommen. Zusatzlich sank die TS-Konzentration, und
die Konzentration an Gesamtstickstoff stieg an, was fir eine Lysis der Biomasse spricht.
Nach dem Abbruch der intermittierenden Denitrifikation und Aufstockung der Schlamm-
konzentration stabilisierte sich die Nitrifikation wieder. Der Betrieb einer intermittierenden
Denitrifikation ist daher nicht zu empfehlen. Eine Denitrifikation sollte besser vorgeschaltet
stattfinden, ggf. auch unter Zugabe einer leicht verfigbaren Kohlenstoffquelle. Hierzu be-
steht weiterer Untersuchungsbedarf.

Betriebserfahrungen

Wie bereits erwahnt, neigen die Prozesswasser unter Bellftung zu einer starken Schaum-
bildung, welche regelmalig zum Austrag von Biomasse aus dem System gefihrt hat.
Eine Reduktion der Bellftung ware in Anbetracht der Vermeidung von Ablagerungen an
der Membranoberflache nicht méglich gewesen. Durch Zugabe eines Entschaumers mit
einer Konzentration von 0,05 % konnte dieser Effekt kontrolliert werden. Zu beachten ist,
dass mit dem Entschaumer eine zusatzliche Kohlenstoffquelle in den MBR eingetragen
wird, die allerdings leicht abbaubar war.

Darlber hinaus hat die schmale Bauform der Versuchsanlage den Auftrieb des Schaum-
Schlamm-Gemisches beglnstigt. Fir die Auslegung einer GroRanlage ware eine runde
Bauform mit groRerer Oberflache geeigneter, da diese dem Aufsteigen des Schaumes
ebenfalls entgegenwirken wirde.

7.3. Untersuchung des Hemmpotenzials von HTC-Prozesswasser auf die
Nitrifikation

Die Bestimmung der Nitrifikationshemmung in Belebtschlamm ist in DIN EN ISO 9509
beschrieben. Hierbei handelt es sich um einen Akut- oder Kurzzeit-Batchtest Uber eine
Versuchsdauer von vier Stunden.

Ziel der Untersuchungen war die Ermittlung von Hemmgrenzen fir die Prozesswasser
sowohl vor als auch nach der anaeroben Behandlung sowie eine Abschatzung, ob die
Prozesswasser einer kommunalen Klaranlage zugegeben werden kénnten, ohne deren
Reinigungsleistung zu beeintrachtigen.
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Versuchsbeschreibung

Die Versuche wurden nach DIN EN ISO 9509 durchgefiihrt. Allerdings wurde, abweichend
zur Angabe in der DIN, der Referenzhemmstoff ATH mit einer Konzentration von 2 anstatt
11,6 mg/l eingesetzt. Erfahrungen im Labor der Hochschule mit der Bestimmung von
BSB-Werten haben gezeigt, dass die Nitrifikation auch bei einer Konzentration von 2 mg/I
ATH ausreichend gehemmt wird.

Folgende Reagenzien waren notwendig:

- Substrat: Ammoniumsulfat 5,3 g/l
- Puffer: Natriumhydrogencarbonat 10,8 g/l
- Referenzhemmstoff: N-Allylthioharnstoff (ATH) 1 g/l

Fir den Blindwert wurde nitrifizierender Belebtschlamm der Klaranlage Hoxter verwendet,
dem Ammoniumsulfat und Hydrogencarbonatpuffer zugesetzt wurden. Fir den Referenz-
ansatz wurde zusatzlich der Hemmstoff ATH zugegeben.

Die Prozesswasser wurden in unterschiedlichen Konzentrationen untersucht. Getestet
wurden die Verdiunnungen 1:50, 1:100 und 1:200 fur das Biertreber-Prozesswasser, das
vor der anaeroben Behandlung bereits zu 1:2,3 mit Co-Substrat verdiinnt worden war.
Dieser Verdinnungsfaktor wurde bericksichtigt und das anaerob vorbehandelte Pro-
zesswasser nur noch 1:21,7, 1:43,5 bzw. 1:86,9 verdinnt. Das Géarreste-Prozesswasser
wurde in den Verdinnungsstufen 1:100, 1:200 und 1:500, ebenfalls unter Berlcksichti-
gung der Verdinnung fir die anaerobe Behandlung (ca. 1:1,5), untersucht.

Die Proben wurden als Triplikate angesetzt und direkt nach der Probenahme Uber einen
Faltenfilter filtriert. Nach Versuchsende wurden die Proben membranfiltriert und bis zur
Analyse im Kihlschrank gelagert. Die Konzentration an NH4;-N wurde mittels MERCK-
Reagenzientest Nr. 100683 (Messbereich 2-150 mg/l NH4-N) bestimmt, und NO,-N sowie
NO;-N wurden mit dem lonenchromatographen 792 Basic IC der Fa. Metrohm analysiert.

Die Auswertung der Nitrifikationsgeschwindigkeit erfolgte Uber die Zunahme der Summe
oxidierter Stickstoffverbindungen, d.h. die Abnahme von Ammonium wurde lediglich zur
Kontrolle erfasst. Eine Auswertung der Nitrifikation ausschliel3lich Uber Ammonium ist
nicht empfehlenswert, da Ammonium durch die Bellftung als Ammoniak ausgestrippt
werden kann. Besonders bei einer Verschiebung des pH-Wertes in den basischen
Bereich tritt dieser Effekt verstarkt auf. Die Versuche mit Prozesswasser-Proben vor und
nach einer anaeroben Vorbehandlung wurden jeweils mit der gleichen Charge Belebt-
schlamm an zwei aufeinander folgenden Tagen durchgeflhrt.

Ergebnisse
Biertreber

Die Abbildungen 7-17 und 7-18 stellen die Nitrifikationsgeschwindigkeit unter Einfluss von
Biertreber-Prozesswasser vor und nach anaerober Vorbehandlung dar. Die Nitratation als
Teil der Nitrifikation ist ebenfalls mit angegeben, um differenzieren zu kénnen, ob ggf.
eine Teilhemmung der Nitrifikation vorliegt.
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In beiden Grafiken gibt es keinen Unterschied zwischen Nitratation und Nitrifikation. Im
Referenzansatz hat jeweils keine Nitrifikation stattgefunden. Die Nitrifikation im Blindwert
ist in der ersten Versuchsreihe hoher als in der zweiten Reihe. Fur beide Prozesswasser
gilt, dass die Nitrifikationsrate mit dem Verdinnungsfaktor zunimmt, wobei das nicht vor-
behandelte Prozesswasser die Nitrifikation deutlich starker hemmt: Die Nitrifikations-
geschwindigkeit im 1:100 verdinnten Versuchsansatz vor anaerober Vorbehandlung be-
trug 0,4 mg N/(g TS - h), nach anaerober Behandlung 1,1 mg N/(g TS - h).

. Blindwert
ry [mg N/ (g TS*h)] 25 4

1:200 . Referenz
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Abb. 7-17: Einfluss von Biertreber-Prozesswasser vor anaerober Vorbehandlung auf die

Nitrifikation
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Abb. 7-18: Einfluss von Biertreber-Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung auf
die Nitrifikation
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Auf der Grundlage der Nitrifikationsgeschwindigkeiten von Blindwert- und Referenzansatz
wurde die prozentuale Hemmung bei den einzelnen Verdlinnungsstufen berechnet. Hier-
bei wurde angenommen, dass beim Blindwert keine Hemmung und beim Referenzansatz
eine 100-%ige Hemmung vorliegt. Wie die in Abbildung 7-19 wiedergegebenen Daten
zeigen, weisen die Proben ohne anaerobe Vorbehandlung eine Hemmung zwischen 92 %
und 70 % auf. Durch die anaerobe Behandlung nimmt die Hemmung dann auf maximal
34 % ab.

Hemmung [%]
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80 -

60 -

mohne anaerobe Behandlung
nach anaerober Behandlung

40 -

20 -

1:50 1:100 1:200

-20

Abb. 7-19: Vergleich der Nitrifikationshemmung durch Biertreber-Prozesswasser vor und
nach anaerober Vorbehandlung

Garreste pH 4

Die Abbildungen 7-20 und 7-21 geben die Nitrifikationsgeschwindigkeit unter Einfluss von
Garreste-Prozesswasser vor und nach der anaeroben Behandlung in den Verdinnungen
1:100, 1:200 und 1:500 wieder. Auch hier gab es keinen Unterschied zwischen Nitratation
und Nitrifikation. Wie im voran gegangenen Versuch war die Nitrifikationsrate beim Blind-
wert im ersten Versuch hdher als im zweiten. Die Nitrifikationsgeschwindigkeit im 1:100
verdunnten Versuchsansatz vor anaerober Behandlung lag bei 1,5 mg N/(g TS - h), nach
anaerober Vorbehandlung bei 3,2 mg N/(g TS - h).
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Abb. 7-20: Einfluss von Garreste-Prozesswasser vor anaerober Vorbehandlung auf die
Nitrifikation
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Abb. 7-21: Einfluss von Garreste-Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung auf die
Nitrifikation

Die prozentuale Hemmung bei den einzelnen Verdunnungsstufen ist in Abbildung 7-22
dargestellt. In den anaerob nicht vorbehandelten Proben lag die Hemmung bei maximal
61 %. Nach der anaeroben Behandlung ging dieser Wert auf maximal 14 % zurtck.
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Abb. 7-22: Vergleich der Nitrifikationshemmung durch Garreste-Prozesswasser vor und
nach anaerober Vorbehandlung

Aus diesen Ergebnissen kann ein Hemmpotenzial abgeleitet werden. Allerdings ist die
Matrix der Prozesswasser sehr komplex und eine Spezifikation von hemmenden Inhalts-
stoffen daher nicht méglich. Uber den Verdiinnungsfaktor kann jedoch die Konzentration
des Summenparameters CSB mit den ermittelten Hemmungen verknupft werden. Diese
Zuordnung ist in Tabelle 7-3 zusammengestellt.

Tab. 7-3: Zuordnung von CSB-Konzentration und prozentualer Hemmung anhand der
Verdinnungsstufen in den Nitrifikations-Batchtests flir das Biertreber- und
Garreste-Prozesswasser vor und nach anaerober Vorbehandlung

Ccss Verdinnung Ccss Hemmung
[mg/l] [mg/l] [%]
Biertreber 52.450 1:50 1.049 90
1:100 525 80
1:200 262 70
Biertreber naV 5.250 1:50 105 35
1:100 52,5 10
1:200 26,3 0
Garrest pH 4 16.250 1:100 163 60
1:200 81 15
1:500 33 0
Garrest pH 4 naV 3.000 1:100 30 15
1:200 15 10
1:500 6 0

naV = nach anaerober Vorbehandlung
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Als Kriterium fir die Aussage, ob eine Hemmung vorliegt, wurde die 20 %-ige Hemmung
gewahlt. Diese Grenze ist auch in anderen 6kotoxikologischen Versuchen ublich und kann
aus den vorhandenen Daten inter- bzw. extrapoliert werden. Fur die Prozesswasser er-
geben sich damit die in Tabelle 7-4 angegebenen Mindestverdinnungen und resultieren-
den CSB-Konzentrationen. Die Zahlen bestatigen die Befunde von Kihni et al. (2015) fur
Prozesswasser aus der Carbonisierung von Klarschlamm. Sie zeigen aulRerdem, dass
auch nach der anaeroben Vorbehandlung noch ein gewisses Hemmpotenzial vorliegt.

Tab. 7-4: Berechnung der Verdiinnungsfaktoren und der zugehérigen Konzentrationen
von Biertreber und Garreste-Prozesswassern vor und nach anaerober Be-
handlung (Kriterium: 20 %-ige Hemmung)

Verdinnungsfaktor Ccss [mg/l]
Biertreber 1:525 100
Biertreber naV 1:75 74
Garrest pH 4 1:180 90
Garrest pH 4 naV 1:67 45

Diskussion

Sowohl die Durchfiihrung der Nitrifikations-Hemmteste als auch die Analytik der Proben
war sehr zeitaufwendig und durch die Matrix der Prozesswasser bedingt schwierig. Die
Versuche mussten mehrfach wiederholt werden, weil die Ergebnisse nicht reprasentativ
waren. In keinem Versuch gab es einen Unterschied zwischen den Geschwindigkeiten fur
die Nitratation und die Nitrifikation. Demzufolge ist bei einer Hemmung immer der erste
Oxidationsschritt von Ammonium zu Nitrit gehemmt, wahrend das entstehende Nitrit zu
Nitrat weiter oxidiert wird.

Die Nitrifikationsaktivitdt des ungehemmten Belebtschlammes im Versuch mit Biertreber-
Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung war niedriger als die zuldssige untere
Grenze von 2 mg N/(g TS - h) nach der DIN. Jedoch wird die Hemmung als eine relative
GroRe zwischen 0 % Hemmung im Blindwert und 100 % in der Referenzprobe beurteilt.
Daher wurden die erhaltenen Ergebnisse als aussagekraftig angesehen.

In den Versuchsansatzen mit Biertreber-Prozesswasser nach anaerober Vorbehandlung
(1:200 Verdinnung) und Garreste-Prozesswasser ohne anaerobe Behandlung (1:500
Verdinnung) waren die Hemmungen negativ. Theoretisch bedeutet dies eine verbesserte
Nitrifikationsaktivitat, jedoch liegen die Werte im Bereich der Fehlertoleranz, so dass eine
Forderung der Nitrifikation auszuschlief3en ist.

Die Ergebnisse der Batchversuche haben einen orientierenden Charakter, da sie keine
Aussagen Uber eine Langzeitwirkung liefern. Darliber hinaus ist die Adaption eines
Schlammes an die Abwassermatrix nicht zu unterschatzen. Ein adaptierter Schlamm ist
deutlich resistenter gegentiber hemmenden Stoffen als ein nicht adaptierter Schlamm in
einem Akut-Test. Dennoch kénnen die Ergebnisse dieser Batchversuche als Anhaltspunkt
fur den Langzeitbetrieb einer Behandlungsanlage dienen.
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Nach der anaeroben Vorbehandlung ist die Hemmwirkung der Prozesswasser deutlich
geringer als vor der Anaerobstufe. Fir das Reinigungsziel Stickstoffelimination bei einer
kontinuierlichen Prozesswasserreinigung bedeutet dies, dass entweder eine anaerobe
Vorbehandlung zwingend erforderlich oder eine deutlich héhere Verdinnung notwendig
ist. In Anbetracht des Passus der Abwasserverordnung, dass Konzentrationswerte nicht
durch Verdinnung erreicht werden dirfen, kann die zweite Variante ausgeschlossen wer-
den (AbwV, 2004).

Bezugnehmend auf die Ergebnisse der kontinuierlichen aeroben Abbauversuche im MBR
ist davon auszugehen, dass die Adaption des Schlammes eine wichtige Rolle spielt. Im
Betrieb mit Biertreber-Prozesswasser hat bei einem Verdinnungsfaktor von ca. 1:5 eine
vollstéandige Nitrifikation mit einer Geschwindigkeit von 1 mg N/(g TS - h) stattgefunden.
Demnach war die Umsetzung Uber die Substratzufuhr limitiert, d.h. es hatte ggf. auch eine
héhere Nitrifikationsgeschwindigkeit erreicht werden kénnen. Auf der anderen Seite war
die Nitrifikation im Batch-Test bei einer Verdinnung von 1:50 noch leicht gehemmt und
die Geschwindigkeit niedriger als 1 mg N/(g TS - h).

Dem entgegen steht wiederum der Befund, dass die Nitrifikation im MBR mit Garreste-
Prozesswasser nicht erfolgreich war. Dies kann aber mehrere Ursachen haben: Bei den
Batch-Tests mit Garreste-Prozesswasser war die niedrigste Verdinnung doppelt so hoch
wie die niedrigste Verdinnung bei Biertreber-Prozesswasser, und die Nitrifikation war
nicht gehemmt. Im kontinuierlichen Versuch war dagegen die Verdinnung mit 1:3 gerin-
ger als bei Biertreber-Prozesswasser. Die kontinuierlichen aeroben Versuche im MBR mit
Garreste-Prozesswasser mussten nochmals mit einer langeren Betriebszeit durchgeflihrt
werden, um das Hemmpotenzial flr den Stickstoffabbau genauer zu untersuchen.

Eine moglichst niedrige bzw. keine Verdlinnung der Prozesswasser bei der Behandlung
ist hinsichtlich der gesetzlichen Vorgaben, der Effektivitat der Reinigung und der GroRke
der Reaktorvolumina der Behandlungsanlage von Interesse. Dieser Aspekt steht aber mit
den Hemmwirkungen der Prozesswasser auf die Nitrifikation in Konflikt und wird in Kapitel
9 weiter diskutiert.

7.4. AusschlieBBliche aerobe Reinigung als Behandlungsoption

Zum Abschluss der praktischen Untersuchungen wurde der MBR mit gefalltem Biertreber-
Prozesswasser ohne anaerobe Vorbehandlung beaufschlagt, um die Belastungsgrenzen
bei einer ausschlielllich aeroben biologischen Behandlung zu ermitteln. Die Ergebnisse
sind in den Abbildungen 7-23 bis 7-25 dargestellt. Der MBR wurde mit dem adaptierten
Schlamm aus der Betriebsphase mit Garreste-Prozesswasser unter vergleichbaren Rand-
bedingungen wie in den Versuchen zuvor betrieben.

Abbildung 7-23 zeigt den Verlauf der CSB-Konzentration im Zu- und Ablauf des MBR Uber
den untersuchten Zeitraum von 55 Tagen sowie die damit berechneten CSB-Abbau-
leistungen. Zu Beginn wurde das Prozesswasser dem MBR in einer Verdliinnung von 1:20
zugegeben. Diese wurde Uber den Versuchszeitraum bis auf eine Verdinnung von 1:5
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reduziert. Dadurch stieg die CSB-Konzentration im Zulauf von 2.200 bis auf 12.700 mg/I
an. Diese Steigerung hatte jedoch keinen Einfluss auf die Abbauleistung, die im Mittel bei

77 % lag.

Abb. 7-23:
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Abbauleistung fir Biertreber-Prozesswasser ohne anaerobe Vorbehandlung

Die Raum- und die Schlammbelastung waren hier deutlich héher als im Betrieb mit den
anaerob vorbehandelten Prozesswassern, wie Abbildung 7-24 zeigt. So konnte die Raum-
belastung von 0,44 auf 2,54 g CSB/(1*d) und die Schlammbelastung von 0,06 auf ca.

0,2 g CSB/(g TS *d) gesteigert werden.
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Abb. 7-24: Raum- und Schlammbelastung des MBR flr Biertreber-Prozesswasser ohne

anaerobe Vorbehandlung
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In Abbildung 7-25 sind der TS-Gehalt im MBR und die Konzentration an Gesamtstickstoff
im Zu- und Ablauf dargestellt. Der TS-Gehalt im MBR konnte durch den kontinuierlichen
Einsatz des Entschaumers und die hdhere Substratkonzentration im Mittel stabil bei etwa
8,5 g/l gehalten werden. Die Gesamtstickstoffkonzentration im Zulauf lag zu Beginn bei
150 mg/l und stieg durch die geringere Verdinnung des Substrates auf 700 mg/l. Es
konnte zwar eine Abnahme der Gesamtstickstoffkonzentration beobachtet werden, aller-
dings ging sie in erster Linie auf Ausfallungen und auf den Filtrationseffekt durch die
Membran zurlck.
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Abb. 7-25: TS-Gehalt im MBR sowie Gesamtstickstoffkonzentrationen im Zu- und Ablauf
fur Biertreber-Prozesswasser ohne anaerobe Vorbehandlung

Bei einer Schlammbelastung von maximal 0,2 g CSB/(g TS *d) sollte nach Abbildung 7-14
eine Nitrifikation ohne Hemmung mdglich sein. Wahrend des Versuchs kam es dagegen
nach anfanglicher Nitrifikation erst zum Anstieg der Nitritkonzentration und im weiteren
Verlauf zum vollstdndigen Erliegen der Ammoniumoxidation. Diese Beobachtungen be-
statigen die Ergebnisse der Nitrifikationshemmteste, dass organische Substanzen im nicht
vorbehandelten Prozesswasser bereits bei einer CSB-Konzentration von Gber 100 mg/l
die Nitrifikation hemmen.

Fir die Reinigung eines Prozesswassers ware ein Aerobverfahren ohne anaerobe Vorbe-
handlung also nur geeignet, sofern es keine hohen Stickstoffkonzentrationen aufweist
bzw. diese vorher durch eine Fallung oder Strippung entfernt werden.

Bezuglich des Wirkungsgrades fir den Kohlenstoffabbau wird die Variante der rein aero-
ben Behandlung in Kapitel 9 mit dem Konzept der kombinierten Behandlung (anaerob-
aerob) noch einmal verglichen.
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8. Adsorptive und oxidative Nachbehandlung

8.1. Adsorption an korniger Aktivkohle

8.1.1. Batchversuche zur Ermittlung von Gleichgewichtsparametern

Versuchsbeschreibung

Zur Untersuchung der Adsorptionsgleichgewichte wurden Isothermen mit Pulveraktivkohle
bei zwei verschiedenen Anfangskonzentrationen der biologisch vorbehandelten Prozess-
wasser aufgenommen. Als Adsorbens wurde die Kornaktivkohle Norit ROW 0.8 S
eingesetzt, die fur die Isothermenermittiung in einer Kugelmuhle zu Pulver vermahlen
worden war. Je Isothermenpunkt wurde einem Probenvolumen von 0,1 | eine Aktivkohle-
menge zwischen 0,03 bis 2,0 g zugegeben. Nach einer Kontaktzeit von 72 Stunden auf
einer Schuittelmaschine wurden die Losungen zur Abtrennung der Aktivkohle uber
0,45 ym Filter membranfiltriert und ihre DOC-Konzentrationen gemessen. Anhand einer
Massenbilanz wurden dann die DOC-Beladungen berechnet und die Isothermenpunkte in
einem doppeltlogarithmischen Diagramm aufgetragen.

Ergebnisse

In den Abbildungen 8-1 bis 8-3 sind die Adsorptionsisothermen fir die Prozesswasser
Feinmulch, Biertreber und Garrest (pH 4) nach biologischer Vorbehandlung bei je zwei
Anfangskonzentrationen dargestellt. Alle Isothermen zeigen jeweils eine Verschiebung
ihrer Lage bei Veranderung der Anfangskonzentration. Dies weist auf ein heterogenes
Adsorptionsverhalten der Inhaltsstoffe hin. Es werden Beladungswerte von 116 mg/g fir
Feinmulch bis zu 231 mg/g flir Garreste (pH 4) erreicht. In zwei Fallen knicken die
Isothermen bei niedrigen Restkonzentrationen in Richtung der Konzentrationsachse ab
und lassen damit einen nicht-adsorbierbaren Anteil erkennen.
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Abb. 8-1: Adsorptionsisothermen flir Feinmulch-Prozesswasser nach anaerober und
aerober Vorreinigung bei zwei Anfangskonzentrationen
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Abb. 8-2: Adsorptionsisothermen fir Biertreber-Prozesswasser nach anaerober und
aerober Vorreinigung bei zwei Anfangskonzentrationen
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Abb. 8-3: Adsorptionsisothermen fir Garreste-Prozesswasser (pH 4) nach anaerober
und aerober Vorreinigung bei zwei Anfangskonzentrationen

Die Prozesswasser sind Vielstoffgemische aus unterschiedlich gut adsorbierbaren Einzel-
stoffen, zu deren Beschreibung Sontheimer et al. (1985) die so genannte Adsorptions-
analyse entwickelt haben. Ein Gemisch wird dabei in mehrere fiktive Komponenten mit
unterschiedlichen Adsorptionsparametern aufgeteilt und zur Beschreibung der
Adsorptionsgleichgewichte das sogenannte |IAST-Modell verwendet. Aus den
gemessenen Konzentrations- und Beladungswerten werden durch Anpassungsrechnung
mittels nichtlinearer Regression die Isothermenparameter der Freundlich-Gleichung, also
K und n, sowie die Konzentrationsanteile der fiktiven Komponenten ermittelt.

In diesem Projekt erfolgte die Auswertung mit Hilfe des Programms ADSA (Sontheimer
und Johannsen, 1992) unter Verwendung des Fehlerminimierungskriteriums 3, bei dem
hohe und niedrige Konzentrationswerte etwa gleich stark gewichtet werden. Um die Zahl
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der Parameter zu begrenzen, wurden die Berechnungen mit einem Freundlich-
Exponenten von n = 0,2 durchgefihrt und dariber hinaus gleiche K-Werte fir alle
Prozesswasser vorgegeben. Die Ergebnisse der Auswertung sind in Tabelle 8-1 auf-
gefuhrt.

Tab. 8-1: Fiktive Komponenten und deren Gemischanteile zur Beschreibung der
Adsorptionsgleichgewichte von Feinmulch-, Biertreber- und Garreste-Prozess-
wassern nach anaerober und aerober Behandlung

Komponente Feinmulch Biertreber Garreste pH 4
[%] [%0] [%]

1. Ky=0 12,2 1,3 1,6

2: K;=10;n=0,2 3,6 21 0,0

3: K3=30;n=0,2 65,1 10,1 9,8

4: K,=60;n=0,2 0,8 28,4 20,6

5: Ks=80;n=0,2 18,3 58,1 68,0

Der Wert K; = 0 beschreibt die nicht adsorbierbaren Gemischanteile, die hier 1,3 - 12,2 %
ausmachen. Die schwach adsorbierbaren Anteile werden durch K, und K; charakterisiert
und liegen bei 10 - 12 % fur Biertreber- und Garreste-Prozesswasser, dagegen bei fast
70 % fur das Feinmulch-Prozesswasser. K, und Ks reprasentieren die gut adsorbierbaren
Anteile, zu der bei Feinmulch-Prozesswasser nur ca. 19 % der Inhaltsstoffe gehdren,
wahrend es bei den beiden anderen Prozesswassern 83 % bzw. 89 % sind.

Die Ergebnisse der Adsorptionsanalyse sind in Form der gemessenen und berechneten
Isothermen (in linearer Auftragung) in den Abbildungen 8-4 bis 8-6 wiedergegeben.
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Abb. 8-4: Ergebnis der Adsorptionsanalyse fur Feinmulch-Prozesswasser nach einer
anaeroben und aeroben Vorbehandlung



Hochschule OWL Adsorptive und oxidative Nachbehandlung 98

Apoc [Mg/l]

250

200

150 -

100

—Anpassung an Isotherme 1
50 = Isotherme 1: Co =259 mg/l | |
Anpassung an Isotherme 2
Isotherme 2: Co = 139 mg/l
0 ‘ ‘ ‘
0 50 100 150 200

Cooc [Ma/1]

Abb. 8-5: Ergebnis der Adsorptionsanalyse flir Biertreber-Prozesswasser nach einer
anaeroben und aeroben Vorbehandlung
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Abb. 8-6: Ergebnis der Adsorptionsanalyse flir Garreste-Prozesswasser (pH 4) nach
einer anaeroben und aeroben Vorbehandlung

Insgesamt lassen sich die gemessenen Isothermenpunkte gut mit den berechneten
Kurven beschreiben. Die Gleichgewichtsparameter in Tabelle 8-1 kénnen daher fir die
Simulation der Adsorption in Kolonnen verwendet werden (siehe Kapitel 8.1.3).

8.1.2. Batchversuche zur Ermittlung von Kinetikparametern

Versuchsbeschreibung

Bei der Adsorptionskinetik wird bei dem verwendeten Modell der Film-Homogenen
Diffusion zwischen aufterem und innerem Stofftransport unterschieden. Fir den dulReren
Stoffibergang wurde ein mittlerer Filmdiffusionskoeffizient (3.) mit Hilfe der Kleinfilter-
metode mit verdinnten Proben der vorbehandelten Prozesswasser und korniger Aktiv-
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kohle bestimmt (Fettig and Sontheimer, 1984). Da die DOC-Messung hierflr nicht genau
genug ist, wurden zur Auswertung die gemessenen SAK,s,-Werte verwendet. Mit Hilfe der
Korrelation von Gnielinski (Sontheimer et al., 1988) wurden daraus mittlere effektive
Diffusionskoeffizienten (D_ey) fur die adsorbierbaren Inhaltsstoffe bestimmt. Diese
Parameter erlauben es, mit Hilfe der Gnielinski-Korrelation dann mittlere Filmdiffusions-
koeffizienten auch fur andere Filtergeschwindigkeiten zu berechnen.

Far den inneren Stofftransport wurde ein mittlerer Oberflachendiffusionskoeffizient (Ds )
durch Auswertung einer Konzentrations-Zeit-Kurve ermittelt, die im Rudhrbecher mit
korniger Aktivkohle unter Verwendung eines Turbinenrihrers gemessen wurde
(Sontheimer et al., 1988). Die Versuche erstreckten sich tber 100 bis 200 Stunden. Die
Auswertung erfolgte Uber eine Anpassungsrechnung des kinetischen Modells an den
gemessenen Verlauf, wobei die in Tabelle 8-1 gegebene Gleichgewichtsbeschreibung
zugrundegelegt und weiterhin angenommen wurde, dass alle adsorbierbaren fiktiven
Gemischkomponenten den gleichen Oberflachendiffusionskoeffizienten haben.

Ergebnisse

Die bei den Kleinfilterversuchen (bei der Filtergeschwindigkeit vg) ermittelten mittleren
Filmdiffusionskoeffizienten B ., sowie die effektiven Diffusionskoeffizienten D¢ sind in
Tabelle 8-2 zusammengestellt. Aus dem effektiven Diffusionskoeffizienten flir ein
Stoffgemisch kann mit Hilfe einer modifizierten Korrelation von Wilke und Chang auf3er-
dem eine Abschatzung der mittleren Molmasse der Inhaltsstoffe vorgenommen werden
(Sontheimer et al., 1988):

Dierr=T7.3+1077+ M,*?

Die damit berechneten Werte sind ebenfalls in Tabelle 8-2 angegeben und zeigen, dass
die mittlere Masse der organischen Stoffe im vorbehandelten Biertreber- und Garreste-
Prozesswasser bei unter 1000 g/mol liegt, wahrend sie bei Feinmulch-Prozesswasser,
offensichtlich bedingt durch die Ligninanteile im Material, mehr als 10 mal so hoch ist.

Tab. 8-2: Experimentell bestimmte Filmdiffusionskoeffizienten B, (fir die jeweilige Filter-
geschwindigkeit vg), daraus berechnete mittlere effektive Diffusionskoeffi-
zienten D, sowie mittlere Molmassen fur das Feinmulch-, Biertreber- und
Garreste-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung

Parameter Einheit Feinmulch Biertreber Garreste pH 4
BLexp [m/s] 4,92+-10% 1,22+10% 1,17+10%
VE [m/h] 9,0 9,0 9,2
DL eff [m?/s] 6,9+10™" 2,6+107° 2,4+107°
Mw [g/mol] 10.900 790 920

In den Abbildungen 8-7 bis 8-9 sind die Konzentrations-Zeit-Kurven flr die drei
Prozesswasser dargestellt. Neben der gemessenen Abnahme der DOC-Konzentration ist
jeweils das Ergebnis der Anpassungsrechnung mit Hilfe des kinetischen Modells
wiedergegeben.
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Abb. 8-7: Gemessene und berechnete Konzentrations-Zeit-Kurven fiir Feinmulch-
Prozesswasser nach anaerober und aerober Behandlung
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Abb. 8-8: Gemessene und berechnete Konzentrations-Zeit-Kurven fiir Biertreber-
Prozesswasser nach anaerober und aerober Behandlung
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Abb. 8-9: Gemessene und berechnete Konzentrations-Zeit-Kurven fir Garreste-
Prozesswasser (pH 4) nach anaerober und aerober Behandlung
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Bei dem Feinmulch-Prozesswasser hat die DOC-Konzentration um weniger als 20 % ab-
genommen. Die berechnete Konzentrations-Zeit-Kurve wurde an den gemessenen Ver-
lauf nur in den ersten 60 Stunden angepasst, weil die gemessenen DOC-Konzentrationen
danach wieder anstiegen. Dies ist unplausibel und vermutlich auf einen Messfehler bei
der DOC-Bestimmung zurtickzuftihren. Der Umsatz ist bei den beiden anderen Prozess-
wassern mit 50-70 % deutlich gréRer, und die dort gemessenen Kurven kénnen mit dem
kinetischen Modell Gber den gesamten Verlauf zufriedenstellend beschrieben werden.

Da der Oberflachendiffusionskoeffizient konzentrationsabhangig ist, sollten zusatzlich zu
den Berechnungsergebnissen auch die Anfangskonzentrationen mit angegeben werden.
Die ermittelten mittleren Oberflachendiffusionskoeffizienten fir die drei Prozesswasser
sind in Tabelle 8-3 wiedergegeben. Demnach sind sie fur Feinmulch- und Biertreber-
Prozesswasser gleich grof3, wahrend der Parameter fir Garreste-Prozesswasser deutlich
niedriger ist.

Tab. 8-3: Mittlere Oberflachendiffusionskoeffizienten Ds.s sowie die zugehdrigen
Anfangskonzentrationen ¢, flir Feinmulch-, Biertreber- und Garreste-Prozess-
wasser nach anaerober und aerober Behandlung

Parameter Einheit Feinmulch Biertreber Garreste pH 4
Ds eff [m?/s] 6,50+10™ 6,50+10™ 3,6-10™
Co [mg/l DOC] 638 290 316

8.1.3. Kolonnenversuche mit Kornaktivkohle

Versuchsbeschreibung

In technischen Anlagen wird kornige Aktivkohle in durchstromten Festbetten eingesetzt.
Fir die Beschreibung der Adsorptionsvorgange spielen sowohl die Gleichgewichte als
auch die kinetischen Parameter eine Rolle. Zur Ermittlung der Kapazitat der Aktivkohle
wurden Kolonnenversuche mit allen drei Prozesswassern durchgefiihrt und die ermittelten
Durchbruchskurven mit vorausberechneten Verlaufen verglichen.

Die Versuchsapparatur bestand aus zwei hintereinander geschalteten Glassaulen mit
jeweils 3 cm Innendurchmesser und ist in Abbildung 8-10 dargestellt. Das Prozesswasser
wurde in einen oberhalb der Kolonnen platzierten Uberlaufbehélter gepumpt, von dem
diese im Freigefalle beschickt wurden.

Bei Feinmulch- und Biertreber-Prozesswasser enthielt jede Kolonne 70 g der kornigen
Aktivkohle Norit ROW 0.8 S, woflr sich eine Schitthéhe von 28 cm in jeder Kolonne und
eine Gesamthdéhe von 56 cm ergab. Bei Garreste-Prozesswasser wurden 50 % der o.a.
Kohlemengen verwendet, d.h. hier betrugen die Schitthéhen 2x14 cm.

Uber ein Nadelventil im Ablauf der zweiten Saule wurde der Durchfluss jeweils auf 0,44 I/h
eingestellt, so dass die Filtergeschwindigkeiten bei ca. 0,6 m/h lagen.
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Abb. 8-10: Versuchsaufbau fir die Kolonnenversuche

Ergebnisse

Die Abbildungen 8-11 bis 8-13 zeigen die DOC-Durchbruchskurven fir die drei biologisch
vorbehandelten Prozesswasser. Bei Feinmulch-Prozesswasser (Abbildung 8-11) erfolgte
ein sofortiger Anstieg der Ablaufkonzentrationen, und nach 2 Tagen waren im Ablauf der
zweiten Kolonne bereits fast 70 % des Zulaufwertes erreicht. Deshalb wurde dieser

Versuch nach 50 Stunden beendet.
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Abb. 8-11: DOC-Durchbruchskurve fiir Feinmulch-Prozesswasser nach anaerober und

aerober Vorbehandlung
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Die Durchbruchskurve flir Biertreber-Prozesswasser zeigt ein anderes Bild (Abbildung
8-12). Die DOC-Konzentration im Ablauf der Kolonne Saule 1 verlauft erst sehr flach,
bevor sie nach ca. 20 Stunden allmahlich auf 62 % der Zulaufkonzentration ansteigt. Bei
der Kolonne 2 ist der Anstieg noch flacher, und nach 100 Stunden sind erst 18 % der
Zulaufkonzentration erreicht. Auch fir Garreste-Prozesswasser (Abbildung 8-13) ver-

laufen die Durchbruchskurven flacher.
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Abb. 8-12: DOC-Durchbruchskurve flr Biertreber-Prozesswasser nach anaerober und

aerober Vorbehandlung
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Abb. 8-13: DOC-Durchbruchskurve fir Garreste-Prozesswasser nach anaerober und
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Simulationsrechnungen

Fir Versuche mit Adsorptionskolonnen im technischen Mallstab war die verflgbare
Menge an Prozesswasser nicht ausreichend. Die Ergebnisse der Kolonnenversuche
sollten aber mit Hilfe von Simulationsrechnungen auf technische Anlagen Ubertragen
werden, sofern gezeigt werden konnte, dass das verwendete Adsorptionsmodell die
Versuchsdaten zutreffend voraussagen kann.

Zur Beschreibung der Adsorptionsgleichgewichte wurden die in Tabelle 8-1 angegebenen
Parameter und das IAST-Modell verwendet. Die Adsorptionskinetik wurde mit dem Modell
Film-Homogene Diffusion berlcksichtigt. Dafir war es erforderlich, mittlere Filmdiffusions-
koeffizienten fur die jeweiligen Filtergeschwindigkeiten in den Kolonnenversuchen anhand
der Korrelation von Gnielinski zu berechnen. Die Zulaufkonzentrationen der drei Prozess-
wasser und die verwendeten kinetischen Parameter sind in Tabelle 8-4 aufgefihrt.

Tab. 8-4: Zulaufkonzentrationen c, sowie mittlere Film- (3.) und Oberflachendiffusions-
koeffizienten (Ds.«) fur die Kolonnenversuche mit Feinmulch-, Biertreber- und
Garreste-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung

Parameter Einheit Feinmulch Biertreber Garreste pH 4
Co mg/l DOC 637 302 298

Ry m/s 1,410 3,910 3,410
Ds off m?/s 6,510 6,510 3,6-10™

Fur die Simulationsrechnungen wurde das Programm AdDesinS (Hokanson et al., 1999)
verwendet. Die Ergebnisse sind in den Abbildungen 8-14 bis 8-16 dargestellt.
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Abb. 8-14: Vergleich von gemessenen und berechneten Durchbruchskurven fur
Feinmulch-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung
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Abb. 8-15: Vergleich von gemessenen und berechneten Durchbruchskurven flr Biertre-
ber-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung
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Abb. 8-16: Vergleich von gemessenen und berechneten Durchbruchskurven fir Garreste-
Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung

Wie zu erkennen ist, verlaufen die berechneten Kurven zwar nicht ganz deckungsgleich
mit den Messwerten, die Adsorptionskapazitdt der Aktivkohle in beiden Kolonnen kann
jedoch zufriedenstellend wiedergegeben werden. Um diesen Befund zu quantifizieren,
wurden die mittleren Aktivkohlebeladungen berechnet. Den Ergebnissen in Tabelle 8-5
zufolge liegen die Abweichungen bei Feinmulch-Prozesswasser zwar bei 19 bzw. 28 %,
bei den beiden anderen Prozesswassern dagegen in allen Fallen unter 12 %.
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Tab. 8-5: Vergleich von gemessenen und berechneten mittleren DOC-Beladungen der
Aktivkohle im Kolonnenversuch fiir Feinmulch-, Biertreber- und Garreste-
Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung

Parameter Feinmulch Biertreber Garreste

Saule1 Saule 1+2 Saule1 Saule 1+2 Saule 1 Saule 1+2

Qeemessen  Malg 64,3 49,9 140,5 90,4 104,4 76,6
Qoorecnet  Mglg 76,7 63,7 123,0 98,6 101,4 85,3
Abweichung % 19,3 27,7 11,7 9,1 2,9 11,4

8.1.4. Folgerungen

Adsorptionsgleichgewichte

Uber 80 % der organischen Stoffe in den Biertreber- und Garreste-Prozesswassern
kénnen der Adsorptionsanalyse zufolge als gut adsorbierbar eingestuft werden. Daraus
resultieren hohe DOC-Beladungswerte von ca. 200 mg/g bei hohen Restkonzentrationen.
Dagegen sind mehr als 80 % der Inhaltsstoffe des Feinmulch-Prozesswassers gar nicht
oder nur schwach adsorbierbar. Deshalb kann die Adsorption an Aktivkohle nur fir die
ersten beiden Prozesswasser als ein geeignetes Verfahren angesehen werden, um mit
vertretbarem Aufwand die verbliebenen, biologisch nicht abbaubaren organischen Stoffe
zu entfernen.

Adsorptionskinetik

Die aus den Filmdiffusionskoeffizienten abgeschatzten mittleren Molmassen zeigen, dass
die organischen Stoffe im Feinmulch-Prozesswasser mit tber 10.000 g/mol Gberwiegend
hochmolekular sein mussen. Die mittleren Molmassen der Stoffe in den anderen beiden
Prozesswassern sind mit ca. 800 — 900 g/mol um den Faktor 10 niedriger. Dies kann auch
ein Grund daflr sein, dass sie einen groReren Anteil gut adsorbierbarer Komponenten
und damit ein erheblich besseres Adsorptionsverhalten aufweisen.

Die Oberflachendiffusionskoeffizienten aller Prozesswasser sind zahlenmaRig fast gleich
grol3. Allerdings werden diese Parameter auch mit durch das verwendete kinetische
Modell bestimmt, so dass ihre absoluten Werte immer nur eingeschrankt interpretiert
werden konnen.

Kolonnenversuche

Die Ergebnisse der Kolonnenversuche bestatigen, dass das Feinmulch-Prozesswasser
durch Aktivkohle aufgrund der schwachen Adsorbierbarkeit und einer langsamen Kinetik
schlecht zu reinigen ist. Dafiir scheinen die sehr hohen Molmassen mit verantwortlich zu
sein. Die Ergebnisse fir die beiden anderen Prozesswasser bestatigen die Isothermen-
daten und zeigen, dass sich die Adsorptionskapazitat der Aktivkohle im Kolonnenbetrieb
gut ausnutzen lasst. Die gute Ubereinstimmung zwischen gemessenen und voraus-
berechneten Durchbruchskurven erlaubt es zudem, mit dem Adsorptionsmodell auch eine
Anlage im technischen Malstab zu simulieren (siehe Kapitel 9.3).
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8.2. Oxidation mit Ozon

8.2.1. Batchversuche zur Wirkung einer Ozonung

Versuchsbeschreibung

Fir die Ozonung von biologisch vorbehandeltem Feinmulch- und Biertreber-
Prozesswasser wurde ein mit Reinsauerstoff betriebener Ozongenerator LN 103 der Fa.
Ozonia eingesetzt. Die Proben wurden in einem 2 | fassenden Glasgefal uber eine feine
Fritte mit dem Einsatzgas beaufschlagt, das bei Feinmulch-Prozesswasser eine Ozon-
konzentration von 40 mg/l und bei Biertreber-Prozesswasser eine Ozonkonzentration von
30 mg/l aufwies. Gegen das starke Schaumen der Prozesswasser beim Gaseintrag wurde
vor Versuchsbeginn jeweils ein Tropfen Entschaumer zugegeben. Nach einer Stunde
wurde ein Probenvolumen von 1 | enthommen und die restliche Lésung fir eine weitere
Stunde mit Ozon behandelt. Vor der Weiterverwendung der Proben wurde eine Nach-
reaktionszeit von mindestens 30 Minuten eingehalten.

Zur Uberpriifung der eingestellten Ozonkonzentration im zugefiihrten Gasstrom stand ein
Ozonmonitor der Fa. BMT Messtechnik zur Verfigung. Die Ozonkonzentration im Abgas-
strom wurde nach dem Kaliumiodid-Verfahren bestimmt, um die aufgenommene Ozon-
menge abschatzen zu kénnen.

Um zu erfassen, inwieweit sich die biologische Verfligbarkeit der Inhaltsstoffe in den
Prozesswassern verbessert hatte, wurden fir alle Proben die BSBjs,-Werte bestimmt.
Darlber hinaus erfolgten mit dem ozonten Feinmulch-Prozesswasser kontinuierliche
Abbauversuche im MBR Uber insgesamt 18 Tage gemaf der in Kapitel 7.2 beschriebenen
Vorgehensweise.

Ergebnisse

Die Ozonung der Prozesswasser fihrte zur Veranderung ihrer Farbung und des Geruchs.
Die Proben rochen nach Behandlung mit Ozon sufllich bis melasseartig. Bei Feinmulch
veranderte sich die Farbe von dunkelbraun bis zu sehr kraftigen gelb, bei Biertreber von
mittelbraun zu farblos, wie die Fotos in Abbildung 8-17 zeigen.
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Abb. 8-17: Auswirkung der Ozonung auf die Farbung von biologisch vorbehandeltem
Feinmulch- (links) und Biertreber-Prozesswasser (rechts)
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Fur alle Proben wurden die Parameter BSB3y, CSB, TOC, SAKs: und SAK,ss bestimmt,
deren Anderungen Aufschluss Uber verschiedene Aspekte der Ozonwirkung geben
kénnen. So zeigt die Abnahme des TOC den Grad der Mineralisierung an, wahrend die
spektralen Adsorptionskoeffizienten (SAK) bei den Wellenlangen 254 und 436 nm
Anhaltswerte zu Strukturverdnderungen bei den organischen Inhaltsstoffen und zur
Farbung der Proben liefern. Der CSB-Wert dient zum einen zur Abschatzung des
Ausnutzungsgrades des Ozons, zum anderen koénnen Uber das CSB/BSB-Verhaltnis
Rickschlusse auf die biologische Abbaubarkeit des Prozesswassers gezogen werden.

Feinmulch-Prozesswasser

Abbildung 8-18 zeigt BSB-Kurven fur die ozonten Proben des Feinmulch-Prozess-
wassers. Demnach steigt der BSB-Wert nach einer Lagphase von ca. einem Tag steil an,
erreicht aber erst nach 30 Tagen einen Plateauwert. Der BSB3,-Wert fur die Zweistunden-
probe war um 58 mg/l héher als flir die nur eine Stunde ozonte Probe. Der Langzeit-BSB
des Blindwertes lag bei 31 mg/I.
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Abb. 8-18: Langzeit-BSB fir biologisch vorbehandeltes und ozontes Feinmulch-Prozess-
wasser

Die gemessenen Parameterwerte sind in Tabelle 8-6 zusammengefasst. Wahrend der
BSB-Wert erheblich ansteigt, ist bei allen anderen Parametern eine mehr oder weniger
starke Abnahme zu sehen, die in Abbildung 8-19 in Form relativen Anderungen dargestellt
ist. Die Zunahme des BSB-Wertes ist Uber die Abnahme des CSB/BSB-Verhaltnisses
implizit in Abbildung 8-19 enthalten.

Generell sind die Auswirkungen der Ozonung bei der Probe, die zwei Stunden ozont
wurde, groer als bei der Einstundenprobe, nur beim CSB/BSB-Verhaltnis ist der Unter-
schied eher gering. Die Farbung der Probe (SAK,36) war nach einer Stunde Behandlung
zu zwei Dritteln entfernt und nach zwei Stunden um 90 %. Mineralisiert wurden dagegen
nur 3 % bzw. 7 % der organischen Verbindungen.
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Tab. 8-6: Messwerte der Parameter CSB, TOC, SAKys:, SAK435, BSB3g und CSB/BS03,
fur Feinmulch-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung
sowie ohne und mit ein bzw. zwei Stunden Ozonbehandlung

Parameter Einheit nicht ozont 1 h ozont 2 h ozont
Ccss mg/l 1.565 1.500 1.320
TOC mg/| 608 591 563
SAKs4 cm’” 24,48 14,28 8,24
SAKuz6 cm’” 2,44 0,84 0,24
BSB3; mg/I 31 401 459
CSB/BSBg - 50,5 3,74 2,88

rel. Anderung
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Abb. 8-19: Relative Anderung der Parameter CSB, TOC, SAKys, , SAK,36 und CSB/BSB3,
nach ein bzw. zwei Stunden Ozonung fir Feinmulch-Prozesswasser

Biertreber-Prozesswasser

Das Biertreber-Prozesswasser wurde nach der Ozonbehandlung ebenfalls auf die
Parameter BSB3y, CSB, TOC, SAK,s4 und SAK,35 untersucht. Abbildung 8-20 zeigt den
Verlauf des Langzeit-BSB, und in Tabelle 8-7 sind die einzelnen Parameterwerte
aufgefiihrt. Abbildung 8-21 schlieRlich veranschaulicht die prozentualen Anderungen der
verschiedenen Parameter.

Der Langzeit-BSB des Blindwertes ist hier mit 76 mg/l hoéher als beim Feinmulch-
Prozesswasser, wahrend die BSB-Kurve fir die Zweistundenprobe in zwei Stufen
unterhalb der Kurve fir die Einstundenprobe verlauft. Die Kurven sind auRerdem flacher
als bei Feinmulch-Prozesswasser, und ein Plateau wird bei keiner der beiden Kurven
erreicht.
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Abb. 8-20: Langzeit-BSB flir biologisch vorbehandeltes und ozontes Biertreber-Prozess-

wasser
Tab. 8-7: Messwerte der Parameter CSB, TOC, SAK2s4, SAK435, BSB3o und CSB/BS03q
fir Biertreber-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung
sowie ohne und mit ein bzw. zwei Stunden Ozonbehandlung
Parameter Einheit nicht ozont 1 h ozont 2 h ozont
TOC mg/I| 300 279 261
SAKjs, cm’” 8,08 3,1 1,74
SAK 36 cm’” 0,576 0,055 0,021
BSB3g mg/| 76 209 189
CSB/BSB3 - 10,1 3,21 2,61
rel. Anderung
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Abb. 8-21: Relative Anderung der Parameter CSB, TOC, SAKys; , SAK,36 und CSB/BSB3,
nach ein bzw. zwei Stunden Ozonung flir Biertreber-Prozesswasser
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Die prozentuale Anderung der Parameter im Vergleich zum Blindwert war bei der Probe,
die zwei Stunden ozont wurde, grofer als bei der Einstundenprobe. Der CSB-Wert hat um
13 % bzw. 36 % abgenommen, wobei 7 % bzw. 13 % des organischen Kohlenstoff
mineralisiert worden waren. Die Farbung des Prozesswassers war nach einer Stunde um
90 % und nach zwei Stunden um 96 % geringer als in der Ausgangsprobe.

Mit Hilfe des ermittelten Ozoneintrags wurde aulRerdem eine Abschatzung der Ozon-
ausnutzung vorgenommen. Tabelle 8-8 zeigt die gemessenen Ozonkonzentrationen im
Zu- und Abgasstrom, die von den Proben jeweils absorbierten Mengen an Ozon und die
dadurch erreichte Reduzierung der CSB-Mengen.

Tab. 8-8: Ozonkonzentrationen im Zu- und Abgasstrom, absorbierte Ozonmengen und
Abnahme des CSB bei der Ozonung von Feinmulch- und Biertreber-Prozess-
wasser

Parameter Einheit FM1h FM2h BT 1h BT 2h

Cos, Einsatzgas mg/| 45,4 45,4 32,3 32,3
Cos Abgas mg/I 38,8 38,9 23,8 28,7
M o3 absorbiert mg 400 593 510 471
MCSB, reduziert mg 130 245 200 277
F(osicss) 3,1 2,4 2,6 1,7

Die Ozonabsorption war bei Feinmulch-Prozesswasser in beiden Phasen mit 6,7 mg/|
bzw. 6,5 mg/l nahezu gleich. Mit Biertreber-Prozesswasser wurden in der ersten Stunde
8,5 mg/l umgesetzt, in der zweiten Stunde dagegen nur noch 3,6 mg/l. Bezogen auf die
CSB-Abnahme in den Proben ergaben sich spezifische Ozonmengen von 1,7 bis 3,1 mg
O3 pro mg CSByequzet- FUr die chemische Oxidation organischer Wasserinhaltsstoffe
werden theoretisch 3 mg O3 pro mg CSBicquziert beNGtigt. Die in Tabelle 8-8 angegebenen
Faktoren Foscss) liegen zwischen 1,7 und 3,1. Sie sind zwar aufgrund der verwendeten
Methode flr die Ozonmessung im Abgasstrom fehlerbehaftet, zeigen aber durch ihre
GroRRenordnung, dass das absorbierte Ozon weitgehend bei der Oxidation organischer
Stoffe umgesetzt wird und Zerfallsreaktionen keine grof3e Rolle spielen.

8.2.2. Abbauversuche mit ozontem Prozesswasser im MBR

Bei den kontinuierlichen aeroben Abbauversuchen mit Feinmulch-Prozesswasser nach
einer Ozonbehandlung von einer Stunde stand der Kohlenstoffabbau im Fokus. Zusatzlich
wurden auch die Auswirkungen der Ozonung auf den Gesamtstickstoff betrachtet.

Der Verlauf der CSB-Konzentration im Zu- und Ablauf des MBR ist in Abbildung 8-22
dargestellt. Die Zulaufkonzentration lag im Mittel bei 1.633 mg/I. Sie lie} sich jedoch nicht
konstant halten, bedingt durch Abbauvorgange in der Vorlage und den Schlauchen. lhr
Maximalwert betrug 2.745 mg/l. Die Ablaufkonzentration lag im Mittel bei 853 mg/l, wobei
Uber die Versuchszeit ein Anstieg bis auf etwa 1.000 mg/l zu verzeichnen war. Die CSB-
Abbauleistung schwankte zwischen 30 und 70 % mit einem Mittelwert von 48 %.
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Abb. 8-22: Verlauf der CSB-Konzentration im Zu- und Ablauf des MBR sowie CSB-
Abbauleistung fir Feinmulch-Prozesswasser nach anaerober und aerober
Vorbehandlung und anschlieRender Ozonung

Wie Abbildung 8-23 zeigt, unterlagen auch die Raum- und Schlammbelastungen
Schwankungen, die auf eine Zugabe von frischem Schlamm an Tag 8 zurickzuflhren
sind. Die maximale Raumbelastung war mit 0,5 g CSB/(I-d) und die maximale Schlamm-
belastung war mit 0,06 g CSB/(g TS -d) ahnlich hoch wie beim Betrieb mit dem anaerob
vorbehandelten Garreste-Prozesswasser.
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Abb. 8-23: Raum- und Schlammbelastung im MBR fir Feinmulch-Prozesswasser nach

anaerober und aerober Vorbehandlung und anschlielliender Ozonung
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Abbildung 8-24 gibt den TS-Gehalt im MBR und die Konzentration an Gesamtstickstoff in
Zu- und Ablauf wieder. Der MBR wurde mit einer niedrigen TS-Konzentration angefahren.
An Tag 8 wurde der TS-Gehalt dann von 3,9 auf 11,6 g/l erhdht. Dieser sank unter
anderem durch Uberschaumen bis Versuchsende wieder auf 8,3 g/I. Die Konzentration an
Gesamtstickstoff im Zulauf lag zwischen 40 und 55 mg/I. Im Ablauf betrug sie bis zum Tag
11 konstant 56 mg/I und stieg nach der Zugabe von frischem Schlamm bis auf 92 mg/| an.
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Abb. 8-24: TS-Gehalt im MBR und Konzentration an Gesamtstickstoff im Zu- und Ablauf
fur Feinmulch-Prozesswasser nach anaerober und aerober Vorbehandlung
und anschlieRender Ozonbehandlung

8.2.3. Folgerungen

Chemische Parameter

Generell wurde durch die Ozonung nur ein kleiner Teil der organischen Inhaltsstoffe
mineralisiert (entsprechend einem Acpoc von maximal 13 %), damit verbunden war eine
Abnahme des CSB-Wertes um 16 % bei Feinmulch- und um 36 % bei Biertreber-
Prozesswasser. Die starke Abnahme von Farbung und SAK,s, sowie die deutliche
Abnahme des CSB/BSBj,-Verhaltnisses zeigen jedoch Umwandlungsreaktionen an, zu
denen u.a. das Aufbrechen langerkettiger Verbindungen und die Veranderung
chromophorer funktioneller Gruppen gehort.

Abbaubarkeit

Die Ozonung verbesserte die biologische Abbaubarkeit der organischen Inhaltsstoffe.
Dieser Effekt scheint bei Feinmulch-Prozesswasser ausgepragter zu sein als bei
Biertreber-Prozesswasser. Im ersten Fall erhohte sich der BSB;-Wert um 370 bzw. um
430 mg/l, im zweiten Fall nur um rund 120 mg/l, allerdings war hier das Ausmalf} der
Mineralisierung auch gréler. Die wesentliche Verbesserung der Abbaubarkeit wurde
bereits nach einer Stunde Ozonbehandlung erreicht.
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Abbauversuch

Dem BSBj-Wert aus Tabelle 8-6 zufolge sollte ein Abbau von mindestens 27 % des
ozonten Feinmulch-Prozesswassers im MBR erreicht werden. Obwohl der Betrieb des
MBR durch mehrfaches Uberschaumen des MBR mit Verlust von Biomasse erschwert
wurde, konnte eine mittlere Abbauleitung von 48 % ermittelt werden. Vergleichbare
positive Befunde einer Ozonbehandlung gibt es auch fir andere Wasser mit refraktaren
Inhaltsstoffen, die auf eine verbesserte Adaption der Biomasse an das Substrat im
kontinuierlich betriebenen Reaktor zurtickgefuhrt werden.

Technische Umsetzung

In Anbetracht des hohen Energiebedarfes fir die Ozonerzeugung und den damit
verbundenen Kosten einer Ozonung sollte genau untersucht werden, welche Vorteile mit
diesem Nachbehandlungsverfahren erreicht werden kénnen.

Die Ozonung des Biertreber-Prozesswassers fiihrte zu keiner starken Verbesserung der
biologischen Verflgbarkeit der organischen Verbindungen. Hier liegt es nahe, ganz auf
die Option einer Ozonbehandlung zu verzichten und das biologisch vorbehandelte
Prozesswasser ausschlieBlich durch Adsorption an Aktivkohle nachzubehandeln.

Fir das Feinmulch-Prozesswasser, das sich als relativ schwach adsorbierbar heraus-
gestellt hat, ware dagegen eine Ozonbehandlung mit nachfolgender Rickfiihrung des
ozonten Wassers in die Aerobstufe sinnvoll. Eine solche Prozessfiihrung ist beispiels-
weise bei der Reinigung von Deponiesickerwasser nach dem BioQuint-Verfahren (Ried et
al., 2007) zu finden. Damit kann die Konzentration an refraktdrem CSB mit einem Ozon-
Ausnutzungsfaktor Foscss) von ca 1,0 verringert werden.
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9. Uberlegungen zur technischen Umsetzung

9.1. Zusammenfassende Darstellung des Behandlungskonzeptes

Das im Rahmen des Vorhabens untersuchte mehrstufige Behandlungskonzept fur HTC-
Prozesswasser ist in Abbildung 9-1 als FlieRbild dargestellt. Die in diesem Zusammen-
hang zu treffenden Vorbehalte werden in Kapitel 10 diskutiert. Hier wird zunachst voraus-
gesetzt, dass die einzelnen Behandlungsstufen durch Modifikation der Randbedingungen
stabil betrieben werden kénnen. Das betrifft vor allem die anaerobe Reinigung, die, wie in
Kapitel 2 ausgeflhrt, aus energetischen Grinden fir das Behandlungskonzept
unabdingbar ist.

Biologische Behandlung
Bier als Co-
Substrat

Org. Substrat Hydrothermale Anaerobe

- Feinmulch Carbonisierung Separation Prozess- Aerobe
[— Biertreber l > -T220°C - Filtration “anveer [ =V Behandlung

- MBR

- Garest - p bis 40 bar "| - anFestbett r =
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T o
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naaV nach anaerober & aeroberVorbehandlung

Abb. 9-1: Behandlungskonzept fir die Prozesswasserreinigung

Im Gegensatz zum urspringlichen Vorschlag (Fettig et al., 2013) wird es jetzt als not-
wendig angesehen, bei nahrstoffreichen Prozesswassern zuerst eine Nahrstoffgewinnung
durch MAP-Féllung (wenn sowohl Phosphor als auch Ammonium-Stickstoff vorliegen)
oder Ammoniak-Strippung (wenn nur Ammonium-Stickstoff vorkommt) durchzufiihren, da
es sonst zu Beeintrachtigungen der Anaerobstufe durch Ausfallungen oder Hemmeffekte
kommen kann. Die bei dem Garreste-Prozesswasser durchgeflihrte Sulfatfallung sollte in
der Regel nicht erforderlich sein, wenn auf die Verwendung von Schwefelsaure bei der
Carbonisierung verzichtet wird. Dagegen wird die Einstellung des pH-Wertes bei sauren
Prozesswassern sicherlich immer benétigt.

Wie schon das erste Projekt gezeigt hat, ist es bei der folgenden Anaerobstufe notwendig,
das Prozesswasser zu verdunnen. Im Hinblick auf die Prozessstabilitdt und die Ausbeute
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an Biogas ist es ratsam, hierflir einen weiteren konzentrierten Abwasserstrom zu nutzen
und kein Verdunnungswasser einzusetzen. Deshalb wird an der Idee der Zugabe von Co-
Substrat festgehalten. Die sich anschlieRende aerobe Behandlung kann zwar in einer
konventionellen Belebungsstufe erfolgen, doch scheint der Abbaugrad in einem MBR et-
was hoher zu sein; deshalb wird letzterem der Vorzug gegeben. Fir das Biertreber-
Prozesswasser konnte nachgewiesen werden, dass sich nach einer anaeroben Vor-
behandlung auch ein stabiler Nitrifikationsprozess etablieren Iasst.

Bei der physikalisch-chemischen Nachreinigung ist zu unterscheiden zwischen Wassern
mit einem nennenswerten Anteil an hochmolekularen refraktaren Stoffen und solchen, in
denen die nicht abbaubaren organischen Stoffe eher niedermolekular und gut an Aktiv-
kohle adsorbierbar sind. Im ersten Fall sollte ein Teilstrom des Ablaufs aus der aeroben
Stufe durch Ozon behandelt und dann in den MBR zurlickgefihrt werden, um dort die
Oxidationsprodukte biologisch abzubauen und damit besser adsorbierbare Reststoffe zu
erhalten, die dann durch Adsorption an Kornaktivkohle abgetrennt werden. Im zweiten Fall
kann der Ablauf des MBR adsorptiv direkt nachbehandelt werden. Obwohl es noch keine
konkreten Anforderungen an die CSB-Ablaufkonzentration von gereinigten HTC-
Prozesswassern gibt, ist nicht anzunehmen, dass auf eine solche Nachreinigungsstufe
verzichtet werden kann.

9.2. Bilanzierung des Kohlenstoffverbleibs

Fur die hydrothermale Carbonisierung der Einsatzstoffe wurde eine Bilanzierung der
Komponenten Kohlenstoff und Stickstoff vorgenommen (Bléhse, 2016b). Die Rechnung
basiert auf der einfachen Unterdruckseparation; bei Uberdruckentwésserung der Biokohle
werden die Bilanzgréen aufgrund des hdheren Entwasserungsgrades etwas verschoben.
Tabelle 9-1 zeigt die Verteilung der beiden Elemente auf die drei Phasen.

Tab. 9-1: Bilanzierung des Verbleibs von Kohlenstoff und Stickstoff bei der hydro-
thermalen Carbonisierung der drei Einsatzstoffe (Blohse, 2016a)

Bilanzgrolie Einheit Feinmulch Biertreber Garreste pH 8
C in der Biokohle [% C.usl 80,6 72,2 77,0
C im Prozesswasser [% Causl 14,1 21,0 18,8
C in der Gasphase [% Caus 53 5,8 4,3
N in der Biokohle [% Naus] 96,6 56,4 32,8
N im Prozesswasser [% Naus] 3,4 43,6 67,2

Anmerkung: Die Daten der Garreste beziehen sich auf die Carbonisierung bei pH 8, da bei pH4
keine Feststoffanalysen moglich waren.

Die Wiederfindungsraten fur den Kohlenstoff waren mit 87,1 % bis 104,8 %, bezogen auf
die Einsatzmenge C,,, als akzeptabel anzusehen. Mit Anteilen von 14 - 21 % des Kohlen-
stoffs, die in das Prozesswasser Ubergehen, werden die Ergebnisse friiherer Unter-
suchungen bestatigt, denen zufolge dieser Wert bei 15 - 25 % liegt (Ramke et al., 2010).
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Fir Stickstoff war die Wiederfindungsrate bei Biertreber mit 97,6 %, bezogen auf N,
sehr gut. Bei den Garresten lag sie bei unrealistischen 162,4 %, vermutlich bedingt durch
hohe Stickstoffverluste beim Trocknen der Einsatzstoffe. Fur Feinmulch betrug sie da-
gegen nur 66,7 %, allerdings sind die in Tabelle 9-1 angegebenen Anteile wegen des
geringen N-Gehaltes des Materials auch nur wenig belastbar.

Die folgenden Betrachtungen beziehen sich auf die Kohlenstoffmengen in den Prozess-
wassern, die im Zulauf zur mehrstufigen Behandlung als 100 %-Werte definiert werden.
Dabei waren gewisse Vereinfachungen notwendig, so wurden beispielsweise die CSB-
Werte nach Zugabe des Co-Substrats zum Prozesswasser mit dem Faktor 3 in die
entsprechenden TOC-Werte umgerechnet (Hein, 1991), da keine entsprechenden TOC-
Messwerte vorlagen. Dennoch sind die erhaltenen Daten als Anhaltswerte geeignet, das
Leistungsvermdgen der einzelnen Verfahrensstufen anschaulich zu demonstrieren.

In Tabelle 9-2 ist die Wirkung der vorgeschalteten Fallung als Kohlenstoffsenke fir die
Einsatzstoffe Biertreber und Garreste wiedergegeben, die aus den in Tabelle 4-1
aufgefuhrten Konzentrationen berechnet worden ist. Demnach werden ca. 7 % des
Kohlenstoffs, vermutlich in partikularer Form, in die Fallungsprodukte eingebunden.

Tab. 9-2: Verbleib des Kohlenstoffs aus den Prozesswassern in der Fallungsstufe

Einsatzstoff TOC,, C-Anteil im Fallungs- TOCa
produkt
[%] [%] [%]
Biertreber 100 6,6 93,4
Garreste pH 8 100 7.3 92,7
Garreste pH 4 100 7,00 93,0

" Der C-Anteil firr Garreste pH 4 wurde analog zu den beiden anderen Ergebnissen angenommen,
da die Verdinnung aufgrund der Zugabe der Fallungschemikalien eine Berechnung nicht zuliel3.

Fir die Anaerobstufe muss die Zugabe des Co-Substrats in der Kohlenstoffbilanz
bertcksichtigt werden, das jedoch gemal Tabelle 6.14 zu mindestens 95 % und damit
fast vollstandig anaerob abgebaut wird. Mit Hilfe einer Stoffbilanz kénnen aus den in
Tabelle 6-15 aufgeflihrten Zahlen die folgenden Abbaugrade fir die aus den HTC-
Prozesswassern herriihrenden organischen Stoffe abgeschatzt werden: ncsgrm = 71 %,
NcseeT = 85 % und Nesggar = 55 %.

Des Weiteren wurden eine konstante Zusammensetzung des Biogases von 70 % Methan
und 30 % CO, sowie die in Kapitel 6.5.6 beschriebenen Wiederfindungsraten fur den
Parameter CSB und der in Anhang A 3.4 verwendete Wert flr den anaeroben Biomasse-
zuwachs vorausgesetzt. Der daraus abgeschatzte Kohlenstoffverbleib in der Anaerobstufe
ist in Tabelle 9-3 dargestellt. Wie zu erkennen ist, kdnnen bei Feinmulch und Biertreber
ca. 40 % des in den Prozesswassern enthaltenen Kohlenstoffs in Methan umgewandelt
werden; hinzu kommt ein weiterer Methanertrag aus dem Abbau des Co-Substrats.
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Tab. 9-3:  Verbleib des Kohlenstoffs aus den Prozesswassern in der Anaerobstufe

Einsatzstoff TOC,, C-Anteil in C-Anteil in C-Anteil in TOC,
Methan Kohlendioxid Biomasse und
Feststoffen

[%] [%] [%] [%] [%]
Feinmulch 100 39,2 16,8 15,0 29,0
Biertreber 93,4 45.8 19,6 14,0 14,0
Garreste pH 8 92,7 21,4 9,2 20,4 41,7
Garreste pH 4 93,0 13,0 5,6 32,6 41,8

In Tabelle 9-4 sind die Anteile fir den Verbleib des Kohlenstoffs in der Aerobstufe auf-
gefuhrt. Bei der Berechnung wurden die in Tabelle 7-2 angegebenen mittleren Wirkungs-
grade fur den MBR zugrunde gelegt. Aullerdem wurde eine Biomassebildung von 5 %
des Zulaufwertes angenommen, auch wenn beim Betrieb des MBR keine Entnahme von
Uberschussschlamm erfolgte. Fir eine technische Anlage sollte diese Kohlenstoffsenke
jedoch bertcksichtigt werden. Da keine Versuchsphase mit Garreste-Prozesswasser pH 8
mdglich war, kénnen dafir keine Werte genannt werden. Fir eine grobe Abschatzung
sollte aber davon auszugehen sein, dass die Daten fiir das Garreste-Prozesswasser pH 4
Ubertragen werden kdnnen.

Tab. 9-4: Verbleib des Kohlenstoffs aus den Prozesswassern in der Aerobstufe

Einsatzstoff TOC,, C-Anteil in C-Anteil in der TOC4
Kohlendioxid Biomasse
[%] [%] [%] [%]
Feinmulch 29,0 15,5 1,5 12,2
Biertreber 14,0 8,8 0,7 4,5
Garreste pH 4 41,8 23,8 2,1 15,9

Wie die Zahlen in der letzten Spalte der Tabelle 9-4 zeigen, kénnen in den beiden
biologischen Stufen zwischen 85 und 95,5 % der organischen Inhaltsstoffe der Prozess-
wasser eliminiert werden. Dies entspricht auch den Ergebnissen des vorangegangegen
Projektes, in dem fur die kombinierte biologische Behandlung Gesamtwirkungsgrade von
84 — 96 % ermittelt wurden (Fettig et al., 2013).

Fur die physikalisch-chemische Nachbehandlung wurde beim Feinmulch-Prozesswasser
angenommen, dass 48 % des Kohlenstoffs (siehe Kapitel 8.2) durch Ozonung und weiter-
gehenden biologischen Abbau entfernt werden kdnnen. Die Leistung der Kornaktivkohle-
Anlage wurde mit 80 % fur das ozonte Feinmulch-Prozesswasser und mit 90 % fur die
beiden anderen Prozesswasser vorausgesetzt. Wie die in Kapitel 8.1.3 dargestellten
Untersuchungen zeigen, sollten diese Wirkungsgrade realisierbar sein.
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Tabelle 9-5 zeigt die Werte fir den Kohlenstoffverbleib bei der physikalisch-chemischen
Nachbehandlung.

Tab. 9-5:  Verbleib des Kohlenstoffs in der Nachbehandlungsstufe

Einsatzstoff TOC,, TOC-Elimination durch  TOC,gsorbiert TOC4
Ozonung + biol. Abbau
[%] [%] [%] [%]
Feinmulch 12,2 5,9 5,0 1,3
Biertreber 45 n.s. 4,0 0,5
Garreste pH 4 15,9 n.s. 14,3 1,6

n.s. = nicht sinnvoll

Den Zahlen in der letzten Spalte der Tabelle 9-5 zufolge kénnen durch die Kombination
aus zwei biologischen Stufen und der physikalisch-chemischen Nachbehandlung also
zwischen 98,4 und 99,5 % der organischen Kohlenstoffverbindungen aus den Prozess-
wassern entfernt werden. Bezogen auf die Ausgangskonzentrationen der Wasser (siehe
Tabelle 4-1) wirden daraus Ablaufkonzentrationen von 100 — 154 mg/I DOC resultieren.
Unter Berlcksichtigung des Verdinnungseffektes durch die Zugabe an Co-Substrat lagen
die tatsachlichen Konzentrationen jedoch bei 36 mg/l DOC (Feinmulch), 43 mg/l| DOC
(Biertreber) und 78 mg/l DOC (Garreste), entsprechend CSB-Werten von 120 — 250 mg/I.

In den Abbildungen 9-2 bis 9-4 wird fur jeden Einsatzstoff der Kohlenstoffverbleib
wahrend der Prozesswasserbehandlung nochmals veranschaulicht.

COZ CH4 | COz | | COZ Ozon-induziert |

2% 2%
32 32
52 £ 5
¢ 2o
ox ox
I I
| | |
I I I
I | [Biomasse] | [AK-Beladung]
| | |
I I I
Anaerobe Aerobe Physikalisch-chemische
Behandlung Behandlung Nachbehandlung

Abb. 9-2: Kohlenstoffverbleib bei der Behandlung von Feinmulch-Prozesswasser
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Abb. 9-3: Kohlenstoffverbleib bei der Behandlung von Biertreber-Prozesswasser
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Abb. 9-4: Kohlenstoffverbleib bei der Behandlung von Garreste-Prozesswasser pH 4

In Tabelle 9-6 sind abschlieRend die Anteile der einzelnen Stufen an der Gesamt-
elimination des Kohlenstoffs aufgefiihrt. Es wird deutlich, dass die Anaerobstufe bei allen
Einsatzstoffen den gréRten Anteil an der Gesamtelimination hat. Da im Gegensatz zum
vorangegangenen Projekt der Methanertrag wahrend der stabilen Betriebsphasen jetzt
zufriedenstellend war, wirde die energetische Nutzung des Biogases auch eine positive
Energiebilanz der Prozesswasserbehandlung zur Folge haben.
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Tab. 9-6: Anteile der einzelnen Stufen an der Gesamtelimination des Kohlenstoffs

Einsatzstoff Fallung + Aerobstufe  Nachbehandlung Gesamtelimination
Anaerobstufe
[%] [%] [%] [%]
Feinmulch 71,0 16,8 10,9 98,7
Biertreber 86,0 9,5 4,0 99,5
Garreste pH 4 58,2 25,9 14,3 98,4

In Kapitel 7.4 sind die mit Biertreber-Prozesswasser erhaltenen Ergebnisse einer rein
aeroben biologischen Reinigung dargestellt, wonach damit ein Abbaugrad von 77% flr
den organischen Kohlenstoff erreicht werden konnte. Unter Bertcksichtigung des Anteils
der Vorfallung von 6,6 % (siehe Tab. 9-2) waren dies in Summe 83,6 % und damit deut-
lich weniger als der Gesamtabbaugrad von 95,5 % bei einer kombinierten anaerob-
aeroben Behandlung. Im letzteren Fall ist also der Anteil der verbleibenden refraktaren
Stoffe um ca. 70 % geringer als bei einer ausschliellich aeroben Reinigung.

9.3. Planung und Auslegung einer Anlage im technischen MaRstab

Als Umsetzungs- und Bemessungsbeispiel fur eine Prozesswasserbehandlung im tech-
nischen Mal3stab wurde der Einsatzstoff Biertreber ausgewahlt. Daftr sprachen mehrere
Grunde:

- Biertreber fallt als feuchtes Material an, so dass nur eine kleine Wassermenge fur
die Carbonisierung zugegeben werden muss.

- Biertreber weist einen nennenswerten Nahrstoffgehalt auf, deren Gewinnung sinn-
voll ist.

- Am typischen Anfallort von Biertreber ist auch Brauereiabwasser vorhanden, das
als Co-Substrat genutzt werden kann.

Abbildung 9-5 zeigt die betrachtete Verfahrenskombination schematisch als Grundflie3-
bild. Die Bemessungsdaten fir die technische Anlage basieren auf einem Anfall an Bier-
treber von ca. 28.000 t/a, wie er bei einer GroRbrauerei mit einem Bierausstol3 von 2 Mio.
hl/a zu erwarten ist. Sie entsprechen damit dem Szenario Il im folgenden Kapitel 9.4 zur
Mitbehandlung des Prozesswassers in einer kommunalen Klaranlage.

Brauereiabwasser j
Biertreber- l:> »

MAP-Fallung »| Anaerobstufe »  Aerobstufe »  Adsorption j>
Prozesswasser

Abb. 9-5: Verfahrenskombination zur Behandlung von Biertreber-Prozesswasser im
technischen Mafstab
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In Tabelle 9-7 sind die Auslegungsdaten fur die technische Anlage zusammengestellt. Die
Werte fur die Prozesswasserparameter aus Tabelle 4-1 wurden hier etwas gerundet und
fir das Brauereiabwasser typische Parameterwerte angenommen. Als Reinigungsziel
wurde eine Restkonzentration Ccsg < 200 mg/l entsprechend den Anforderungen an
Deponiesickerwasser bei einer Direkteinleitung gewahlt, da es bislang fiir gereinigte HTC-
Prozesswasser unseres Wissens noch keine konkreten behérdlichen Anforderungen gibt.

Auf dieser Grundlage wurden vom Projektpartner EnviroChemie die benétigten Anlagen-
teile ausgelegt. Als Anaerobstufe wurde dabei ein anaerobes Festbettsystem und als
Aerobstufe ein aerobes Belebtschlammsystem mit getauchter Ultrafiltrationsmembran
gewahilt.

Tab. 9-7: Auslegungsdaten fir die technische Anlage zur Behandlung von Biertreber-

Prozesswasser
Behandlungsstufe Qq Ccss Croc Cnha-N | Cposp | Bemerkungen
[m%d] [mg/l] [mg/l] | [mg/I-N] | [mg/I-P]

Prozesswasser 80 54.000 21.500 830 650 | siehe Tabelle 4-1
MAP-Féllung orientiert an Phosphor-Gewinnung
Ablauf Fallungsstufe 80 50.000 | 20.000 550 40
Verdiinnung mit Brauerei- Abwasser mit Ccsg = 2000 mg/l,
abwasser 5 : 1 Cnhan = 50 mg/l, Cposp = 25-30 mg/I
Zulauf Anaerobstufe 400 11.600 4.400 | ca.150 | ca.30

Raumbelastung = 5 kg CSB/(m*: d)
Anaerober Abbau Wirkungsgrad bez. CSB = 75%
Ablauf Anaerobstufe 400 2.900 1.040 | ca. 150 20

Raumbelastung = 1,7 kg CSB/(ms- d)
Aerober Abbau Wirkungsgrad bez. CSB = 68%
Ablauf Aerobstufe 400 930 310 0 10

Filtergeschwindigkeit = 2 m/h
Adsorption Spezifischer AK-Bedarf = 2,0 kg/m®
Ablauf Adsorber 400 <200 <65 0 10

Als Investitionskosten fir die Uberwiegend in Stahl bzw. Edelstahl ausgefihrte Anlage
wurden ca. 2,7 Mio. € ermittelt. Darin nicht enthalten sind Kosten fiir Tief-, Hoch- und
Stahlbauleistungen, in der Erde verlegte Rohrleitungen und die Versorgungsinfrastruktur
(Strom, Wasser, Telefon, Verkehrswege und Auflenbeleuchtung). Werden auf dieser
Grundlage die jahrlichen Kapitalkosten nach der Annuitdtenmethode fir einen Ab-
schreibungszeitraum von 10 Jahren und einen Zinssatz von 5 % berechnet, so ergibt sich
der folgende Wert:

Kapitalkosten = 349.700 €/a

An Betriebskosten ist, basierend auf der Anlagenplanung, mit Kosten von ca. 330.000 €/a
fur Betriebsfiihrung, Analytik, Ersatzteile und Wasserchemikalien zu rechnen. Hinzu
kommen Kosten von ca. 70.000 €/a fir die Stromversorgung (berechnet mit einem Preis
von 0,2 €/kWh) und 350.000 €/a fir die Aktivkohle (berechnet mit 1.200 €/t fur reaktivierte
Kornkohle).
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Damit ergeben sich als Summen:
Betriebskosten = 750.000 €/a
Gesamtkosten =1.100.000 €/a

Allerdings ist die Verwertung des Biogases hier weder bei den Investitions- noch bei den
Betriebskosten (als Gutschrift) mit berlcksichtigt worden. Auch fir die MAP-Gewinnung
ist keine Gutschrift angenommen worden, weil sich der Markt fur dieses Produkt erst noch
weiter etablieren muss.

Bei einem jéhrlichen Methanertrag von ca. 320.000 m*a ware, in Abhéngigkeit von den
ortlichen Randbedingungen, ggf. eine Gutschrift in der Grélkenordnung von 200.000 €/a
zu erreichen. Diese Zahl sollte jedoch nur als ein grober Anhaltswert angesehen werden.

Mit den zuvor genannten Gesamtkosten von 1,1 Mio. €/a kdnnen folgende spezifische
Kosten berechnet werden:

Kosten bezogen auf die gereinigte Wassermenge: 7,53 €/m®
Kosten bezogen auf die entfernte CSB-Menge: 0,66 €/kg CSB

Mit dem zuletzt berechneten Wert lassen sich auch fiktive Kosten fiir die CSB-Elimination
aus dem Prozesswasseranteil im Mischabwasser abschatzen. Wenn angenommen wird,
dass die verbleibende CSB-Konzentration ausschliel3lich vom Prozesswasser herrihrt,
betragt der auf das Prozesswasser entfallende Kostenanteil

Gesamtkostenanteil des Prozesswassers = 944.300 €/a
und der spezifische Gesamtkostenanteil
Gesamtkostenanteil bezogen auf die gereinigte Prozesswassermenge: 32,70 €/m®

In einer weiteren Abschatzung werden diese Kosten auf die erzeugte Biokohle bezogen.
Mit einem TS-Gehalt des Biertrebers von ca. 20 % und einer Ausbeute an 0,5 kg TS/kg
Input (Fettig et al., 2013) liel3en sich ca. 2.800 t/a Biokohle herstellen. Damit ergeben sich
spezifische Kosten von

Gesamtkostenanteil bezogen auf die erzeugte Biokohle: 337,25 €/t

Diese Zahlen verdeutlichen, welcher technische und 6konomische Aufwand erforderlich
ist, um HTC-Prozesswasser weitgehend zu reinigen.

Wenn auf die nachgeschaltete Adsorptionsstufe verzichtet werden koénnte, waren die
spezifischen Kosten um ca. ein Drittel geringer. Eine weitere Ersparnis ware durch die
Verwertung des Biogases moglich. Dennoch wirden die Kosten immer noch in einer
GroRRenordnung liegen, die denen bei der Reinigung von Deponiesickerwassern ent-
sprechen.
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9.4. Aerobe Behandlung in einer kommunalen Klaranlage

Als Alternative zu einer eigenen Reinigungsanlage wird von Anlagenherstellern auch die
Mitbehandlung von HTC-Prozesswassern in einer kommunalen Klaranlage genannt, ent-
weder durch Mitvergarung bei der Schlammfaulung und Reinigung des Schlammwassers
(entsprechend einer anaeroben Vorreinigung), oder direkt in der aeroben Belebungsstufe.
Ausgehend von den Versuchsergebnissen zur Nitrifikationshemmung (siehe Kapitel 7.3)
wurde deshalb eine Abschatzung vorgenommen, wie gro® der Verdinnungsfaktor sein
musste, damit es nicht zu einer Stérung der Stickstoffelimination in der Klaranlage kommt.

Da die Versuche nur mit Biertreber- und Garreste-Prozesswasser, nicht aber fir Fein-
mulch durchgeflihrt wurden, konnte das Hemmpotenzial fir diesen Einsatzstoff lediglich
grob abgeschatzt werden. Ausgehend vom CSB/BSB;,-Verhaltnis der Prozesswasser ist
Feinmulch mit 1,7 schwerer abbaubar als Biertreber- (CSB/BSB3, = 1,4) und Garreste-
Prozesswasser (CSB/BSB;, = 1,3). Daher wurden flr Feinmulch in Anlehnung an Tabelle
7-4 die folgenden Werte angenommen:

o vor anaerober Behandlung
- CSB-Konzentration bei 20 %-iger Hemmung: 120 mg/I
- Mindestverdiinnungsfaktor: 265

o nach anaerober Behandlung
- CSB-Konzentration bei 20 %-iger Hemmung: 90 mg/I
- Mindestverdiinnungsfaktor: 50

Fur die weitere Betrachtung ist die anfallende Prozesswassermenge ausschlaggebend.
Dafir wurden in Absprache mit den externen Projektpartnern zwei Szenarien entworfen.
Das Szenario | geht von der Carbonisierung der Menge an Reststoffen aus, die beim je-
weiligen Projektpartner aktuell anfallen, wahrend in Szenario Il gréfiere Reststoffmengen
betrachtet werden. Bei Biertreber wurde von einer Grol3brauerei mit 2 Mio. hl Jahrespro-
duktion ausgegangen und fir Garreste und Feinmulch jeweils ein Zusammenschluss
mehrerer Anlagen zu einem Verbund angenommen. Da Biogasanlagen im landlichen
Raum relativ dicht zusammenliegen, wurde hier die Annahme getroffen, dass sich 20
kleinere Biogasanlagen zu einem Verbund mit einer Gesamtleistung von 5.000 kW,,. zu-
sammenschlieRen und die Garreste gemeinsam carbonisiert werden. Fir Biomassehdfe
gilt dies nicht in gleicher Weise, so dass hier ein aus funf Hofen bestehender Verbund
angenommen wurde. Die jeweiligen Daten sind in Tabelle 9-8 zusammengestellt.

Tab. 9-8: Anfallenden Prozesswassermengen Qpy fiir die verschiedenen Szenarien

Parameter Feinmulch Biertreber Garreste pH 4
Szenariol Szenarioll Szenariol Szenarioll Szenariol Szenario ll
Mérisch [Va] 3.000 15.000 1.400 28.000 9.000 112.500
TS [%] 75 75 17 17 11 11
oTS [%] 33 33 10 10 7 7
TScam. [%] 16,5 16,5 13,9 13,9 11 11
Qpw [m%a] 13.636 68.182 1.712 32.245 9.000 112.500

Qqpw [m®/d] 37,4 186,2 4,69 88,3 24,7 308
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Die weiteren Berechnungen wurden fir Feinmulch mit dem Szenario | durchgefuhrt,
wahrend sie fur Biertreber und Garreste fir das Szenario Il erfolgten. Die Anfahrtswege
zu einer zentralen Carbonisierungsanlage waren bei der geringen Zahl an Biomassehdfen
relativ weit, daher ist hier das Szenario | wahrscheinlicher. Bei Biogasanlagen existiert
dagegen ein dichteres Netz, und ein Zusammenschluss zu einem Verbund ware aus wirt-
schaftlichen Grinden sinnvoll. Auch bei Biertreber wird, ebenfalls unter 6konomischen
Gesichtspunkten, eine HTC-Anlage eher flr eine Grof3brauerei in Frage kommen als flr
eine kleine Brauerei.

Anhand der Prozesswassermengen und der Mindestverdiinnungsfaktoren (MVF) wurde
nun abgeschatzt, wie grof3 eine kommunale Klaranlage sein musste, um die jeweilige
Prozesswassermenge mit zu behandeln, ohne dass die Nitrifikation beeintrachtigt wird.
Die Ergebnisse sind in Tabelle 9-9 dargestellt. Fir die Ermittlung der Einwohnerwerte
wurde ein taglicher Abwasseranfall von 150 I/(E*d) zugrunde gelegt.

Tab. 9-9: Berechnung der Mindestwassermenge einer kommunalen Klaranlage Qg min flr
die Mitbehandlung der Prozesswasser Feinmulch, Biertreber und Garrest pH 4
vor und nach anaerober Behandlung, ohne Beeintrachtigung der Nitrifikation

Parameter Feinmulch Feinmulch Biertreber Biertreber Garreste Garreste
naV naV pH4 pH4naV

Qpw [m%a] 13.636 32.245 112.500

VF anaerob - 2,5 2,3 1,54

Qg pw [m®/d] 37,4 93,4 88,3 203 308 475

MVF - 365 49 525 75 180 67

Qg min [m%d] 9.912 4.602 46.336 15.239 55.479  31.644

Einwohner [EW] 66.080 30.713 308.904 101.594 369.863 210.959
naV = nach anaerober Vorbehandlung; (M)VF = (Mindest)-Verdiinnungsfaktor

Fur die Betrachtung einer Mitbehandlung der Prozesswasser in einer kommunalen Klar-
anlage sind die Anforderungen an das Abwasser flr die Einleitungsstelle aus Anhang 1
der Abwasserverordnung relevant (siehe Tabelle 9-10). Hierbei handelt es sich bei den
CSB-Konzentrationen um Mindestanforderungen, die im Einzelfall durch die Behdrde
auch verscharft werden kénnen. Fur die Fragestellung einer Mitbehandlung sind vorerst
nur die GroRenklassen von Bedeutung.

Tab. 9-10: Anforderungen an das Abwasser fir die Einleitungsstelle in ein Gewasser
nach Anhang 1 AbwV (2004), verandert

GroRenklasse Einwohner  Ccss [mg/I] Qq [m*/d]
1: <120 kg/d CSB (roh) <1.000 150 150
2: 120 bis 600 kg/d CSB (roh) 5.000 110 750

3: 600 bis 1.200 kg/d CSB (roh) 10.000 90 1.500
4: 1.200 bis 12.000 kg/d CSB (roh) 100.000 90 15.000
5: >12.000 kg/d CSB (roh) >100.000 75 > 15.000
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Anhand dieser Klassifizierung kdmen fir die Behandlung der Prozesswasser aus der
Carbonisierung von Biertreber und Garreste pH 4 ausschlief3lich Klaranlagen der Grofien-
klasse 5 in Frage. Fur Feinmulch-Prozesswasser ware unter den getroffenen Annahmen
die Mitbehandlung in einer Klaranlage der GréRRenklasse 4 mdglich.

AbschlieRend soll die Erhéhung des refraktaren CSB im Ablauf der Klaranlage durch eine
mdgliche Mitbehandlung der Prozesswasser abgeschatzt werden. Dabei werden die in
Tabelle 9-6 angegebenen Anteile der einzelnen Stufen an der Kohlenstoffelimination zu-
grunde gelegt. Fur die Berechnung der (maximalen) zusétzlichen Konzentration des
refraktdren CSB wurde die tagliche CSB-Fracht ermittelt und diese durch die Mindest-
Tageswassermenge geteilt. Die Ergebnisse sind in Tabelle 9-11 zusammengefasst.

Tab. 9-11: Erhéhung der refraktaren CSB-Konzentration im Ablauf von kommunalen
Klaranlagen (Feinmulch: GroRRenklasse 4; Biertreber und Garreste: GroRen-
klasse 5) bei Mitbehandlung der HTC-Prozesswasser

Parameter Einheit Feinmulch Biertreber Garreste pH 4
oaV maV oaV maV oaV maV
Ccsbnba [mg/1] 7.320 3.880 12.060 2.360 3.740  2.585
Qq pw [m®/d] 37,4 37,4 88,3 88,3 308 308
Ba,csB refraktar [kg/d] 274 145 1.065 208 1.151 796
Qq,min [m®d] 9.912 9.912 46.336 46.336  55.479 55.479
ACcsp refraktar [mg/l] 27,6 14,6 23,0 4,5 20,7 14,3

nbA = nach biologischem Abbau; oaV = ohne anaerobe Vorbehandlung; maV = mit anaerober
Vorbehandlung

Die berechneten Erhdhungen der CSB-Konzentration unter Einhaltung der flr eine Nitrifi-
kation erforderlichen Mindestverdiinnung wiirden also ohne anaerobe Vorbehandlung bei
Uber 20 mg/l liegen und mit anaerober Vorbehandlung immer noch bei 5-15 mg/l. Diese
Werte bestatigen die von Remy et al. (2015) vorgenommene Abschatzung von 17-25 mg/l
fur die Mitbehandlung von Prozesswasser aus der Carbonisierung von Klarschlamm.

AbschlieRende Bemerkung

Die Mitbehandlung von Prozesswassern in einer Klaranlage mit entsprechender Mindest-
abwassermenge ware prinzipiell moglich. Ob eine Klaranlage in entsprechender Gréle in
unmittelbarer Umgebung zur jeweiligen HTC-Anlage zur Verfligung steht, dirfte jedoch
fraglich sein. Darlber hinaus kdnnte sich bei einer begrenzten Denitrifikationskapazitat
eine zusatzliche Stickstofffracht negativ auswirken. Auf jeden Fall ist aber die Erhdhung
des refraktaren CSB problematisch, da sie im Einzelfall zur Uberschreitung der erlaubten
Einleitungswerte flihren kénnte, in jedem Fall aber eine Erhéhung der zu entrichtenden
Abwasserabgabe zur Folge hatte. Des Weiteren gibt die Europaische Wasserrahmen-
Richtlinie ein Verschlechterungsverbot vor, das bedeuten kénnte, dass in eine Klaranlage
keine zusatzlichen Frachten eingeleitet werden dirfen, wenn dadurch die Ablaufqualitat
verschlechtert wird. Hierzu gibt es aktuell aber noch keine klare Rechtsprechung.
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10. Diskussion

In den einzelnen Kapiteln sind spezielle Fragen bereits diskutiert worden. Hier sollen die
wichtigsten Punkte und Erkenntnisse nochmals zusammengefasst dargestellt und erértert
werden.

10.1. Projektdurchfiihrung

Nach dem Projektbeginn am 1. Juli 2015 und dem Abschluss des Kooperationsvertrages
(Anlage A.1) kam es zu einem ersten Treffen aller Projektpartner am 8. Juli 2015 bei der
Brauerei Allersheim. Hierbei wurde festgelegt, mit dem Einsatzstoff Feinmulch vom Bio-
massehof Borlinghausen zu beginnen, dessen Carbonisierung im 3. Quartal 2015 erfolg-
te. Danach begannen die chemischen und 6kotoxikologischen Analysen in HOxter sowie
die Batch-Teste und der kontinuierliche Reaktorbetrieb zum anaeroben Abbau in Detmold.
Im 1. Quartal 2016 wurde der von der Fa. EnviroChemie gefertigte Membran-Bioreaktor
fur die Versuche zum aeroben Abbau in Hoxter in Betrieb genommen.

Im Jahr 2016 fanden zwei Projekttreffen statt, und zwar am 17. Februar 2016 in Hoxter
und am 7. Oktober in Detmold. Im 1. und 2. Quartal 2016 erfolgte die Carbonisierung der
Einsatzstoffe Biertreber und Garreste, denen sich zunachst die Fallungsbehandlungen
und danach die entsprechenden Untersuchungen in Hoxter und Detmold anschlossen.
Wegen der im Kapitel 6 beschriebenen Probleme mit der Stabilitat des anaeroben Abbaus
dauerten die dortigen Versuche bis Anfang 2017.

Im Jahr 2017 gab es am 14. Februar in RoRdorf und am 17. Mai in Hoxter nochmals zwei
Projekttreffen. Die Untersuchungen zum aeroben Abbau und zur physikalisch-chemischen
Nachbehandlung wurden bis Ende Mai 2017 durchgefiihrt, um erganzend zur anaerob-
aeroben Behandlung noch die ausschlie3lich aerobe Reinigung von Prozesswasser zu
betrachten. Parallel dazu wurden mit den Kooperationspartnern die Auslegungsdaten fir
Anlagen im technischen Malistab festgelegt, und durch die Fa. EnviroChemie wurde ein
technisches Reinigungskonzept einschliel3lich Kostenermittlung erarbeitet.

Die Zusammenarbeit aller Projektpartner hat sich véllig unproblematisch gestaltet. Neben
den beschriebenen Treffen aller Beteiligten gab es eine Vielzahl von bilateralen
Kontakten, um logistische und technische Fragen zu klaren und Zwischenergebnisse zu
diskutieren. Auch dieser Bericht wurde mit allen Projektpartnern abgestimmt.

10.2. Carbonisierung und Nahrstoffgewinnung

Fir das Ausgangsmaterial Feinmulch ist eine Carbonisierung zwar technisch machbar,
wegen des hohen TS-Gehaltes von uber 70 % muss aber eine relativ groRe Menge an
Wasser zugegeben werden. Das Prozesswasser zeichnet sich durch einen hohen Anteil
hochmolekularer organischer Verbindungen aus, welche seine Behandlung erschweren.
Es enthalt auRerdem nur in geringem Umfang Nahrstoffe, so dass eine Nahrstoff-
gewinnung hier nicht mdglich ist. Aus diesen Griinden ware eine trockene Pyrolyse von
Feinmulch sicherlich eine bedenkenswerte Alternative, wenn es darum geht, einen
kohlenstoffhaltigen Feststoff zu gewinnen.
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Das Ausgangsmaterial Biertreber ist gut carbonisierbar. Die gebildete Biokohle weist
einen deutlich hdheren Kohlenstoffgehalt auf als Biertreber und ist zudem gut entwasser-
bar. Mit dem vorhandenen Ammonium kdnnen nennenswerte Mengen an Phosphor durch
Zugabe von Magnesiumoxid als MAP aus dem Prozesswasser abgetrennt werden. Dem-
zufolge ist die HTC als eine alternative Entsorgungsmdglichkeit fir diese organischen
Reststoffe anzusehen.

Auch aus dem Prozesswasser der Carbonisierung von Garresten kdnnen Nahrstoffe ge-
wonnen werden, allerdings in groRerem Umfang erst, wenn die Carbonisierung bei pH = 4
erfolgt. Dies erfordert die Zugabe einer erheblichen Menge an Saure, wobei im Hinblick
auf eine anaerobe Prozesswasserbehandlung nicht Schwefel-, sondern Salzsaure ver-
wendet werden musste. Problematisch im kleinen Malstab ist die Entwasserung der
Biokohle; hier besteht noch Optimierungsbedarf. Da im Verhaltnis zu Phosphor ein Uber-
schuss an Ammonium vorliegt, muss fir eine weitgehende Nahrstoffabtrennung nicht nur
ein Magnesiumsalz, sondern auch Phosphorsaure zugegeben werden. Damit ist die HTC
als alternativer Entsorgungsweg fir Garreste zwar mit technischen Herausforderungen
verbunden, aber generell denkbar. Allerdings weist die HTC-Technologie wegen des mit
ihr verbundenen grof3en technischen Aufwandes derzeit noch keine 6konomischen Vor-
teile fur die Verwertung von Garresten auf (Blohse, 2017).

10.3. Chemische und 6kotoxikologische Analysen

Die chemischen Analysenwerte fir die Prozesswasser stimmen beziglich der Summen-
parameter fir organische Stoffe mit den Ergebnissen eigener friiherer Untersuchungen
sowie mit Literaturangaben Uberein. Abweichend von den Einsatzstoffen Feinmulch und
Biertreber ist das Garreste-Prozesswasser ohne pH-Korrektur nicht sauer, sondern bleibt
im neutralen Bereich (pH = 8). Wie beschrieben, erfordert eine pH-Absenkung die Zugabe
grolier Sduremengen, wodurch die Carbonisierung noch aufwandiger wird.

Bei den 6kotoxikologischen Tests ergaben sich unterschiedliche Befunde. Wahrend fir
den Sauerstoffverbrauch von Bakterien keine Hemmung festgestellt werden konnte,
wirken sich alle Prozesswasser gering oder stark hemmend auf das Wachstum von Grin-
algen aus. Das Gleiche gilt fur die Wirkung auf héhere Organismen (Lemna, Daphnien).

In der durchgefiihrten GC-MS-Ubersichtsanalyse der Prozesswéasser auf mit Pentan
extrahierbare, mittel- bis schwerfllichtige organische Verbindungen wurden mehrere Stoff-
gruppen im Konzentrationsbereich von einigen mg/l identifiziert. Es ist jedoch nicht mog-
lich, die 6kotoxikologischen Wirkungen mit bestimmten Stoffen in Verbindung zu bringen.
Die Ergebnisse verdeutlichen aber die Behandlungsbedirftigkeit von HTC-Prozess-
wassern, um diese Wirkungen zu verringern bzw. zu beseitigen.

10.4. Anaerobe Behandlung

Die Batchtests mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch und Biertreber zeigten eine prinzi-
pielle anaerobe Abbaubarkeit bei einem Versuchszeitraum < 10 d, wahrend das Garreste-
Prozesswasser praktisch nicht abbaubar war. Anaerobe Langzeit-Batchtests mit reinen
HTC-Prozesswassern fuhrten zunachst zur Bildung von Biogas, nach 21 Tagen aber zu
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einer Hemmung des anaeroben Abbaus, die im Fall des Garreste-Prozesswassers irre-
versibel war. Es wird vermutet, dass hierflir Prozesswasserinhaltsstoffe bzw. deren
Abbauprodukte verantwortlich sind. Der Versuch, das Abbauverhalten durch die Zugabe
von Pulveraktivkohle positiv zu beeinflussen, war nicht erfolgreich.

Bei den kontinuierlichen Versuchen zum anaeroben Abbau zeigte sich fir alle Prozess-
wasser in beiden parallel betriebenen Reaktoren der gleiche Effekt, namlich ein Zusam-
menbruch der anaeroben Biozonose nach 50 bis 100 Tagen Betriebszeit entsprechend
11-24 hydraulischen Verweilzeiten (siehe Abbildung 6-30), und dies trotz der Zugabe
eines leicht verwertbaren Co-Substrats. Offenkundig kommt es zu einer Vergiftung der
Biomasse in den Reaktoren durch Stoffe, die sich allmahlich dort anreichern. Es gibt der-
zeit keine konkreten Hinweise, welche Substanzen daflir verantwortlich sein kénnten.

Dieser Effekt ist in der Literatur bislang noch nicht beschrieben worden. Ein Grund kdnnte
sein, dass die meisten Studien zum anaeroben Abbau nur Uber kiirzere Zeitrdume durch-
gefuhrt wurden, in denen es noch nicht zu einer ausreichenden Akkumulation dieser Stor-
stoffe in den Reaktoren kommen konnte. Der Befund stimmt aber mit den zuvor genann-
ten Ergebnissen der anaeroben Langzeit-Batchtests Uberein.

Es stellt sich damit die Frage, ob eine anaerobe Behandlung von HTC-Prozesswassern
im Dauerbetrieb generell mdglich ist. Im Rahmen des Projektes bestand aus zeitlichen
Grinden keine Maéglichkeit, diesen Punkt weiter zu untersuchen. Denkbare Ansatze
waren zum einen die genauere Analytik von Prozesswassern auf Spurenstoffe wie bei-
spielsweise phenolische Verbindungen, die als Inhibitoren anaerober Biomasse bekannt
sind (Reza et al., 2014; Pandey et al., 2015). Zum anderen kénnte auch die Wirkung von
zusatzlichen technischen MalRnahmen wie einer Vorozonung der Prozesswasser oder
ihrer Voradsorption an kérniger Aktivkohle untersucht werden.

Bei dem in Kapitel 9 dargestellten Behandlungskonzept wird davon ausgegangen, dass
es gelingt, die Storstoffe soweit zu eliminieren, dass eine anaerobe Behandlung von
Prozesswassern stabil und auf Dauer moglich ist.

10.5. Aerobe Nachbehandlung

Die aerobe Nachbehandlung der Prozesswasser im Membran-Bioreaktor war in allen drei
Fallen moglich. Die Wirkungsgrade lagen mit 58—-68 % etwas hdher als in konventionellen
Belebtschlammsystemen. Damit ergaben sich Gesamtabbaugrade von 83,6-95,5 %
durch Vorfallung und anaerob-aerobe Behandlung. Bei rein aerober Behandlung mit Bier-
treber-Prozesswasser war der Abbaugrad dagegen um rund 12 Prozentpunkte niedriger.

Wahrend mit anaerob vorbehandeltem Biertreber-Prozesswasser auch eine stabile Nitrifi-
kation erreicht werden konnte, war dies mit Garreste-Prozesswasser nicht mdglich. Labor-
versuche zur Nitrifikationshemmung erbrachten, dass ohne anaerobe Vorbehandlung eine
Verdinnung auf 90-100 mg/l CSB und mit anaerober Vorbehandlung eine Verdlinnung
auf 45-74 mg/l CSB erfolgen muss, um die Nitrifikation nicht zu beeintrachtigen. Dies ist
fur eine Mitbehandlung von Prozesswassern in kommunalen Klaranlagen von Bedeutung,
auch wenn, wie im Fall des vorbehandelten Biertreber-Prozesswassers, eine Adaption
des Belebtschlamms mdglich zu sein scheint.



Hochschule OWL Diskussion 130

10.6. Physikalisch-chemische Schlussbehandlung

Untersuchungen zur Adsorption der biologisch behandelten Prozesswasser in Verbindung
mit Modellrechnungen haben gezeigt, dass der Beladungsverlauf in Kornkohlefiltern zu-
friedenstellend beschrieben werden kann. Damit kann der spezifische Aktivkohlebedarf in
einer technischen Anlage vorausberechnet werden.

Die refraktaren Anteile in Biertreber- und Garreste-Prozesswasser waren tberwiegend gut
adsorbierbar, so dass sich ohne Weiteres Beladungen von tber 100 mg/g DOC erreichen
lassen. Da auferdem die nicht adsorbierbaren Anteile sehr gering waren, wird die
Adsorption an kdrniger Aktivkohle als geeignetes Verfahren angesehen, wenn es darum
geht, die Restkonzentration der organischen Stoffe weiter zu senken.

Versuche zur Vorozonung der biologisch behandelten Prozesswasser waren ebenfalls
erfolgreich. Durch Uberfiihrung refraktéarer Stoffe in abbaubare Substanzen kann in Ver-
bindung mit einer Rickfluhrung in die Aerobstufe eine CSB-Verringerung mit einer Zugabe
von weniger als 1 g Ozon je g CSBeiminiert €rreicht werden. Diese Option ware zu wahlen,
wenn die organischen Stoffe wie beim Einsatzstoff Feinmulch vergleichsweise hoch-
molekular sind.

10.7. Behandlung von Prozesswasser im technischen MaRstab

Fur die drei Einsatzstoffe wurden als wahrscheinlichste Anwendungsszenarien a) ein
Biomassehof mit 3.000 t/a an Feinmulch, b) eine GroRRbrauerei mit 28.000 t/a an Bier-
treber und c) ein Biogasverbund mit 112.500 t/a an Garresten vorgegeben. Die Be-
messung einer technischen Anlage erfolgte fir den Fall b) unter der Voraussetzung, dass
eine gemeinsame Behandlung des Prozesswassers mit Brauereiabwasser durchgefihrt
wird. Auf der Basis der Investitionskosten und der erforderlichen Betriebsmittel wurden
spezifische Kosten von rund 7,50 €/m°, bezogen auf die gesamte behandelte Abwasser-
menge, bzw. von 32,70 €/m?, bezogen auf den mit seiner CSB-Fracht gewichteten Anteil
des Prozesswassers, ermittelt. In Bezug auf die erzeugte Menge an Biokohle ergibt sich
ein spezifischer Wert von rund 337 €/t. Diese Betrage konnten zwar durch die Berticksich-
tigung von Gutschriften sowie die Vorgabe eines hoheren CSB-Einleitwertes verringert
werden, dennoch verdeutlichen sie, dass die Reinigung von HTC-Prozesswasser mit ganz
erheblichen Kosten verbunden ist.

Als Alternative zum Bau und Betrieb einer eigenen Reinigungsanlage wurde die Mit-
behandlung des Prozesswassers in kommunalen Klaranlagen betrachtet. Hier besteht ein
Problem darin, dass Prozesswasser, teilweise auch nach anaerober Vorbehandlung, die
Nitrifikation stark hemmen. Deshalb ist bei den angenommenen Szenarien eine so starke
Verdinnung erforderlich, wie sie nur durch grof3e Klaranlagen (GrofRenklasse 4 bzw. 5)
gewahrleistet werden kann. Ein zweites Problem ergibt sich durch die Erhdhung des
refraktdaren CSB im Klaranlagenablauf. Hier kdnnte es zu Konflikten mit dem erlaubten
Einleitungswert oder sogar mit dem Verschlechterungsverbot der Wasserrahmenrichtlinie
kommen. Auf jeden Fall ware aber eine Erhéhung der Abwasserabgabe nicht zu ver-
meiden.
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11. Verbreitung der Ergebnisse

Da an den Ergebnissen des Vorhabens bis zum Ende der Projektlaufzeit noch gearbeitet
worden ist, wurden sie der Fachoffentlichkeit im Zusammenhang bislang nicht vorgestellit.
Erste Teilergebnisse sind in der folgenden internationalen Verdéffentlichung enthalten:

e Meier, J.F., Austermann-Haun, U., Fettig, J., Liebe, H. und Wichern, M.:
Operation of an Anaerobic Filter Compared with an Anaerobic Moving Bed
Bioreactor for the Treatment of Waste Water from Hydrothermal Carboni-
sation of Fine Mulch
Wat. Sci. Technol. 2017 (zur Veréffentlichung angenommen)

Die Zielsetzungen des Vorhabens sind jedoch in einer zusammenfassenden Darstellung
des vorangegangenen Projektes ,Verwertung des Prozesswassers aus der hydrotherma-
len Carbonisierung von organischen Abféallen® beschrieben worden, die bei Projektbeginn
vor zwei Jahren in einer deutschen Fachzeitschrift erschienen ist:

o Fettig, J., Austermann-Haun, U., Liebe, H., Meier, J.F. und Wichern, M.:
Ein Konzept zur Behandlung von Prozesswissern aus der Hydrothermalen
Carbonisierung
KA Korrespondenz Abwasser Abfall 62 (2015) 6, 529-536.

Darlber hinaus wurde der Teilaspekt der physikalisch-chemischen Nachbehandlung in
einer weiteren Verodffentlichung dargestellt:

o Fettig, J. und Liebe, H.:
Modelling GAC adsorption of biologically pre-treated process water from
hydrothermal carbonization.
Wat. Sci. Tech. 72 (2015) 1, 77-83.

Nach Abschluss des Projektes sollen die Ergebnisse durch Vortrage und nationale sowie
internationale Veréffentlichungen weiter verbreitet werden.
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12. Fazit

Die angestrebten Ziele dieses Vorhabens, eine Optimierung der einzelnen Stufen des im
vorangegangenen Projektes entwickelten Behandlungskonzeptes, konnten insofern nur
zum Teil erreicht werden, als dass erstmalig eine nach 50 bis 100 Tagen auftretende
toxische Wirkung der Prozesswasser auf die anaerobe Biozénose nachgewiesen wurde.
Der Effekt bedarf weiterer Untersuchungen zur Aufklarung der Ursachen und Ermittlung
von MaRnahmen, die den stabilen Betrieb einer anaeroben Reinigungsstufe ermdglichen.
Eine rein aerobe Behandlung hatte einen niedrigeren Abbaugrad als die anaerob-aerobe
Verfahrenskombination und ware aus energetischen Griinden kaum wirtschaftlich.

Bei den chemischen Analysen der HTC-Prozesswasser wurden die zu erwartenden Para-
meterwerte weitgehend gefunden. Mit den erstmalig durchgefiihrten 6kotoxikologischen
Untersuchungen konnte fir die Prozesswasser gezeigt werden, dass sie ein betracht-
liches wassergefahrdendes Potenzial besitzen.

Die Ergebnisse des vorangegangenen Projektes zur erfolgreichen Gewinnung von Nahr-
stoffen durch MAP-Fallung wurden flr das Biertreber- und Garreste-Prozesswasser be-
statigt.

In der anaeroben Stufe konnte, verglichen mit der Monobehandlung der Prozesswasser,
der Einsatz eines Co-Substrates die Defizite in der Nahrstoffzusammensetzung aus-
gleichen und eine Verbesserung der Biogasausbeute (Wiederfindung 60-100 %) sowie
der CSB-Bilanzen (Wiederfindung 80-100 %) bewirken. Wahrend der stabilen Betriebs-
phasen der Reaktoren waren Raumbelastungen zwischen 2,5 kg/(m3*d) (Garreste) und
7 kg/(m3d) (Feinmulch) erreichbar. Der Methangehalt lag bei ca. 70 %.

Beim der aeroben Nachbehandlung hatte der Einsatz eines MBR einen positive Wirkung
bezlglich des Abbaugrades. Systematische Untersuchungen zur Erhéhung der Raum-
belastung des Reaktors erfolgten wegen der begrenzten Prozesswassermengen nicht,
allerdings wurde in der Betriebsphase mit Biertreber-Prozesswasser ohne anaerobe Vor-
behandlung ein Wert von 2,54 kg/(m3-d) erreicht. Probleme kénnen sich durch Inhalts-
stoffe ergeben, welche die Nitrifikation hemmen.

Fur die physikalisch-chemische Nachreinigung stehen mit der Adsorption an Aktivkohle
und der Ozonung zwei Verfahren zur Verfiigung, die beide eine effektive Kohlenstoff-
senke darstellen kénnen. Hier sollte sich die Verfahrenswahl an den organischen Inhalts-
stoffen orientieren: Sind sie eher niedermolekular (Biertreber, Garreste) und weisen gute
Adsorptionseigenschaften auf, stellt Kornaktivkohle die Methode der Wahl dar. Sind sie
hochmolekular wie beim Einsatzstoff Feinmulch, ist eine Kombination aus Ozonung und
biologischem Abbau besser geeignet.

Fur die Etablierung der hydrothermalen Carbonisierung von organischen Reststoffen ist
es von ausschlaggebender Bedeutung, welche Kosten dabei entstehen. Dafiir wurden fir
das Biertreber-Prozesswasser spezifische Kosten ermittelt, die gréRenordnungsmalig auf
andere Einsatzstoffe Ubertragbar sind. Sie hangen natirlich von den Anforderungen ab,
liegen aber generell im Bereich der Behandlungskosten flr Deponiesickerwasser.
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A 2. Ergebnisse der anaeroben Batchtests

Tab. A2-1: Wesentliche Ergebnisse aller 16 ausgewerteten Batchtest-Versuchsreihen

Versuch Verwendetes Versuchs- Spez. Sonstiges
Substrat/Prozesswasser dauer Botr.csB Ncse % CH, SMA Methanertrag
NI [h] [kg CSB/kg [g CSB/(g
0TR] [%] [%] 0TR-d)] [ml CH,4/g CSB]
1 100 % Co-Substrat Ccsg gier 167 0,1 90,4 63,6 0,17 349
0,2 94,9 63,2 0,20 327
0,3 93,1 63,9 0,24 303
0,4 20,0 62,2 0,25 250
0,5 23,7 70,3 0,32 384
0,6 24,6 71,6 0,32 296
0,7 21,6 69,6 0,34 132
0,8 14,7 74,2 0,42 213
0,9 19,4 70,8 0,40 288
1,0 19,5 70,8 0,39 261
2 Feinmulch 162 0,1 89,0 64,6 0,21 142
25% Ccspnurct75 % Ccsppier 0,2 88,2 67,2 0,28 114
0,3 89,1 66,1 0,33 219
0,4 88,4 65,8 0,32 117
0,5 88,5 65,6 0,37 253
0,6 70,0 62,6 0,36 206
0,7 38,1 61,2 0,33 185
0,8 35,9 60,8 0,38 177
0,9 33,0 60,2 0,37 171
1 33,2 59,8 0,38 155
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Fortsetzung Tab. A2-1
Versuch Verwendetes Versuchs- Spez. Sonstiges
Substrat/Prozesswasser dauer Botr.csB Ncse % CH, SMA Methanertrag
NI [h] [kg CSB/kg [g CSB/(g
0TR] [%] [%] 0TR-d)] [ml CH,4/g CSB]
3 Feinmulch 160 0,1 71,3 67,5 0,10 317
50% Ccsgrrc+50 % Ccsg gier 0,2 76,6 68,8 0,14 307
0,3 77,5 70,4 0,15 330
0,4 78,2 70,8 0,19 302
0,5 78,9 69,9 0,21 304
0,6 77,5 71,5 0,21 383
0,7 75,6 72,0 0,24 243
0,8 741 72,2 0,26 219
0,9 23,5 62,6 0,21 335
1 23,3 61,5 0,22 307
4 Feinmulch 186 0,1 53,2 69,4 0,07 369
75% CCSB,HTC+25 % Ccsg.gier 0,2 62,4 72,0 0,09 326
0,3 65,6 70,1 0,13 320
0,4 66,5 71,5 0,13 313
0,5 67,7 72,0 0,14 458
0,6 67,1 71,6 0,14 547
0,7 67,8 72,0 0,17 442
0,8 67,0 72,9 0,21 420
0,9 67,0 72,7 0,19 352
1 65,0 72,9 0,20 394
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Fortsetzung Tab. A2-1
Versuch Verwendetes Versuchs- Spez. Sonstiges
Substrat/Prozesswasser dauer Botr.csB Ncse % CH, SMA Methanertrag
NI [h] [kg CSB/kg [g CSBI/(g
0TR] [%] [%] oTR-d)] [ml CH,4/g CSB]
5 Feinmulch 211 0,1 50,0 65,0 0,03 268
100% Ccsg nrc 0,2 57,8 67,3 0,05 259
0,3 61,2 69,1 0,06 251
0,4 60,8 70,3 0,08 275
0,5 61,0 71,8 0,08 273
0,6 60,0 72,8 0,07 259
0,7 59,3 71,5 0,08 254
0,8 57,1 73,7 0,09 272
0,9 56,4 74,3 0,07 258
1 53,1 75,4 0,08 189
6 Biertreber 167 0,4 77,7 62,2 0,075 237
25% Ccsgrc+75 % Ccsg.gier 0,5 77,8 61,6 0,092 229
0,6 72,6 60,5 0,089 216
0,7 65,9 58,7 0,093 215
0,8 62,4 57,6 0,100 206
Biertreber 167 0,4 60,9 60,4 0,063 293
50% Ccsg Hrc+50 % Ccsp.gier 0,5 59,1 59,5 0,069 216
0,6 51,2 58,2 0,075 234
0,7 52,5 57,2 0,085 220
0,8 47,0 54,4 0,079 205
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Fortsetzung Tab. A2-1
Versuch Verwendetes Versuchs- Spez. Sonstiges
Substrat/Prozesswasser dauer BotrcsB Ncse % CH, SMA Methanertrag
Nr. [h] [kg CSB/kg [g CSB/(g
0oTR] [%] [%] 0TR-d)] [ml CH,4/g CSB]
7 Biertreber 98 0,4 15,0 39,0 0,014 220
75% Ccsgrrct25 % Ccsp.gier 0,5 254 43,0 0,024 167
0,6 14,4 45,6 0,035 326
0,7 15,5 41,9 0,034 252
0,8 14,2 37,7 0,032 229
Biertreber 98 0,4 9,8 30,4 0,002 83
100% Ccsp Hrc 0,5 1,9 31,7 0,003 504
0,6 3,5 31,3 0,003 270
0,7 2,7 27,8 0,001 273
0,8 59 29,8 0,002 138
8 Garrest (pH 4) 117 0,4 6,9 23,2 0,000 -12 Hemmung
(unbehandelt) 0,5 10,3 21,6 0,001 -1 Hemmung
100% Ccsg e 0,6 7,8 17,2 -0,001 -24 Hemmung
0,7 10,8 16,7 -0,001 -15 Hemmung
0,8 8,0 20,9 -0,002 -12 Hemmung
Gaérrest (pH 8) 117 0,4 -19,1 18,4 -0,002 15 Hemmung
(unbehandelt) 0,5 -12,5 14,0 -0,003 26 Hemmung
100% Ccsg e 0,6 -10,1 12,9 -0,003 29 Hemmung
0,7 -8,0 11,5 -0,004 43 Hemmung
0,8 -3,1 10,1 -0,004 100 Hemmung
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Fortsetzung Tab. A2-1
Versuch Verwendetes Versuchs- Spez. Sonstiges
Substrat/Prozesswasser dauer Botr.css Ncse % CH, SMA Methanertrag
NI [h] [kg CSB/kg [g CSB/(g
0TR] [%] [%] oTR-d)] [ml CH,/g CSB]
9 Garrest (pH 4) 457 0,2 11,8 60,2 0,000 130
(MAP- und S-Fallung) 0,3 19,7 62,1 0,006 103
100% Ccsg e 04 17,4 58,9 -0,007 32
0,5 18,0 58,0 -0,007 21
0,6 15,2 56,9 -0,009 16
Garrest (pH 8) 457 0,2 2,7 61,5 0,001 246
(MAP- Fallung) 0,3 10,0 60,8 0,004 183
100% Ccsg Hrc 0,4 12,7 60,5 0,003 49
0,5 20,4 65,8 0,014 179
0,6 17,8 62,3 0,002 21
10 Feinmulch (100% Ccsg Hrc) 1.985 0,3 55,6 69,3 0,021 348
Biertreber (100% Ccsg H1c) 0,3 47,8 70,3 0,013 314
Garrest (pH 4) (100% Ccsg Hrc) 0,3 8,4 67,0 0,007 316
Garrest (pH 8) (100% Ccsg Hrc) 0,3 1,9 67,5 0,009 333
11 Feinmulch 497 0,4 78,8 66,5 0,171 376 Carbopal AP, 1 g/l
25% Ccsgprc + 75 % Ccsg ier 0,5 81,5 67,2 0,199 323 Carbopal AP, 1 g/l
0,6 70,9 65,9 0,208 337 Carbopal AP, 1 g/l
0,7 59,4 63,3 0,220 190 Carbopal AP, 1 g/l
Feinmulch 0,5 75,2 73,4 0,163 335 Carbopal AP, 1 g/l
50% Ccsgrrc + 50 % Ccsp.gier 0,6 75,7 68,8 0,177 359 Carbopal AP, 1 g/l
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Fortsetzung Tab. A2-1

Verwendetes Versuchs- Spez.

Versuch Substrat/Prozesswasser dauer Botr.csB Ncse % CHy SMA Methanertrag Sonstiges
NI [h] [kg CSB/kg [g CSB/(g
0TR] [%] [%] oTR-d)] [ml CH4/g CSB]
11 Feinmulch 0,5 69,2 67,7 0,151 473 Carbopal AP, 1 g/l
75% Ccsprict25 % Cesg.gier 0,6 70,8 68,6 0,145 437 Carbopal AP, 1 g/l
Feinmulch 0,5 62,6 67,1 0,065 357 Carbopal AP, 1 g/l
100% Ccsp Hic 0,6 63,0 67,0 0,074 523 Carbopal AP, 1 g/l
12 Feinmulch 161 0,5 86,7 67,0 0,150 242 Carbopal AP, 10 g/l
25% Ccsgnrc+75 % Cesagier 0,5 82,5 66,9 0,144 255 Carbopal AP, 5 g/l
0,5 83,2 66,3 0,162 255 Carbopal AP, 2 g/l
0,5 82,4 66,4 0,170 257 Carbopal AP, 1 g/l
0,5 81,9 66,3 0,173 260 Carbopal AP, 0,75 g/l
0,5 82,0 65,3 0,178 248 Carbopal AP, 0,5 g/l
0,5 81,5 65,2 0,183 250 Carbopal AP, 0,25 g/I
0,5 81,2 66,2 0,194 267 Carbopal AP, 0,1 g/l
0,5 80,9 65,9 0,191 272 Carbopal AP, 0,05 g/l

0,5 81,6 65,8 0,205 270 Carbopal AP, 0,025 g/l
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Fortsetzung Tab. A2-1
Versuch Verwendetes Versuchs- Spez. Sonstiges
Substrat/Prozesswasser dauer Botr.csB Ncse % CHy SMA Methanertrag
NI [h] [kg CSB/kg [g CSB/(g
oTR] [%] [%] oTR-d)] [ml CH4/g CSB]
13 Feinmulch 167 0,5 87,7 66,6 0,174 294 CycleCarb 401
25% Ccsrc+75 % Ccsi.gier 0,5 88,1 67,1 0,201 290 AquaSorb® 6300
Crak =5 g/l 0,5 88,5 68,0 0,177 287 SAE-Super
0,5 88,0 66,7 0,186 283 Carbopal AP
0,5 86,5 66,1 0,211 295 ReSorb HC 8x40
0,5 86,6 66,7 0,229 287 CycleCarb 201
0,5 87,5 66,2 0,250 295 NRS CARBON EA 0.5-1.5
0,5 88,2 67,7 0,173 290 PAK C 1150 S
0,5 88,4 67,5 0,190 302 AquaSorb® 5000P
0,5 87,9 66,9 0,184 292 CycleCarb 301
14 Feinmulch 192 0,5 78,5 67,7 0,128 299 Carbopal AP, 1 g/I
50% Ccsg nrct50 % Ccss.gier 0,5 82,8 66,4 0,152 275 Carbopal AP, 5 gl
0,5 85,5 63,9 0,135 252 Carbopal AP, 10 g/l
Feinmulch 192 0,5 85,6 66,8 0,172 340 Carbopal AP, 1 g/l
75% Ccsprict25 % Ccss.gier 0,5 88,2 66,6 0,185 319 Carbopal AP, 5 g/l
0,5 90,3 66,6 0,170 295 Carbopal AP, 10 g/l
Feinmulch 192 0,5 57,3 68,6 0,026 248 Carbopal AP, 1 g/l
100% Ccsg e 0,5 67,7 69,9 0,042 250 Carbopal AP, 5 gl
0,5 75,6 68,9 0,038 227 Carbopal AP, 10 g/l
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Fortsetzung Tab. A2-1

Versuch Verwendetes Versuchs- Spez. Sonstiges
Substrat/Prozesswasser dauer Botr.css Ncss % CH4 SMA Methanertrag
NI [h] [kg CSB/kg [g CSB/(g
oTR] [%] [%] o0TR-d)] [ml CH,/g CSB]
15 Biertreber 166 0,5 7,2 43,1 0,010 376 Carbopal AP, 1 g/l
100% Cecsg Hre 0,5 8,0 454 0,011 423 Carbopal AP, 5 g/l
0,5 29,0 54,5 0,022 232 Carbopal AP, 10 g/l
16 Garrest (pH 4) 120 0,5 8,1 19,8 0,001 31 Carbopal AP, 1 g/l
(unbehandelt) 0,5 41,2 43,2 0,026 142 Carbopal AP, 5 g/l
100% Ccsg,Hrc 0,5 57,4 46,6 0,036 122 Carbopal AP, 10 g/l
Garrest (pH 8) 0,5 -15,7 12,4 -0,003 0 Carbopal AP, 1 g/l
(unbehandelt) 0,5 6,6 17,1 -0,001 0 Carbopal AP, 5 g/l

100% Cospirc 0,5 159 162  -0,002 0 Carbopal AP, 10 g/!
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Abb. A2-1: Versuchsreihe 1 - Methangassummenlinien mit
eingestellt, Borrcse = 0,1-1,0 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-2: Versuchsreihe 2

Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus

Feinmulch plus Co-Substrat mit einer Mischung von Ccsgnrc + Cesgcs = 25 %
+ 75 %, pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,1-1,0 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-3: Versuchsreihe 3 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch plus Co-Substrat mit einer Mischung von Ccsg e + Ccsgcs = 50 %
+ 50 %, pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,1-1,0 kg CSB/kg oTR
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. A2-4: Versuchsreihe 4 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch plus Co-Substrat mit einer Mischung von Ccsg e + Cesges = 75 %

+ 25 %, pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,1-1,0 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-5: Versuchsreihe 5 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch, Ansatze mit unverdinntem HTC-Prozesswasser, pH-Wert einge-
stellt, Botrcss = 0,1-1,0 kg CSB/kg oTR

e CCSB, HTC/CCSB,CS = 25/75, BoTR,CSB = 0,40 kg/kg sessese CCSB,HTC/CCSB,CS = 25/75, BoTR,CSB = 0,50 kg/kg
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= = = = CCSB,HTC/CCSB,CS = 50/50, BoTR,CSB = 0,70 kg/kg == . (CCSB,HTC/CCSB,CS = 50/50, BoTR,CSB = 0,80 kg/kg
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Abb. A2-6: Versuchsreihe 6 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus Bier-
treber plus Co-Substrat mit Mischungen von Ccsgrc + Ccsses =25 % + 75 %
und 50 % + 50 %, pH-Wert eingestellt, Bsrrcss = 0,4-0,8 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-7: Versuchsreihe 7 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus Bier-
treber plus Co-Substrat mit der Mischung von Ccsg e + Cesges = 75 % +25 %
und unverdinntem HTC-Prozesswasser, pH-Wert eingestellt, Byrrcss = 0,4-
0,8 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-8: Versuchsreihe 8 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus Gar-
resten (pH 4 und 8), Ansatze mit unverdiinntem HTC-Prozesswasser (ohne
MAP- und SO4-Fallung), pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,4-0,8 kg CSB/kg o TR
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Abb. A2-9: Versuchsreihe 9 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus Gar-
resten (pH 4 und 8), Ansatze mit unverdinntem HTC-Prozesswasser (MAP-
und SO,-Fallung), pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,2-0,6 kg CSB/kg oTR

Tab. A2-2: ncsg der Batchteste mit Garreste-Prozesswasser sowie mit reinem Co-

Substrat
HTC-Géarrest HTC-Garrest HTC-Garrest HTC-Garrest
B 100 % (pH 8, (pH 8, (pH 4, (pH 4, 100 %,
oTR.CSB CS 100 %, 100 %, 100 %, MAP+SO;-
unbehandelt) MAP-Féllung) unbehandelt) Fallung)
[kg CSB/kg o
oTR] [%]
0,4 20,0 -19,1 12,7 6,9 17,4
0,5 23,7 -12,5 20,4 10,3 18,0

0,6 24,6 -10,1 17,8 7,8 15,2
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Abb. A2-10: Versuchsreihe 10 - Methangassummenlinien Langzeit-Batchtests mit HTC-

Prozesswassern (Rohwasser) aus Biertreber, Feinmulch, Garrest (pH 4) und
Garrest (pH8), alle Ansatze mit puren HTC-Prozesswassern, pH-Wert einge-
Ste”t, BoTR,CSB = 0,3 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-11: Versuchsreihe 11 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus

Feinmulch plus Co-Substrat mit verschiedenen Mischungen von Ccsgurc +
Ccsecs, PAK-Einwaage je Ansatz = 1 g/l, verwendete PAK = CarbopalAP,

pH-Wert eingestellt, Borrcss = 0,4-0,7 kg CSB/kg oTR
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— DAK =10 g/,  seeeees PAK =5g/l - = PAK=2g/l, -—-=PAK=1g/l, — .« PAK=0,75g/,
PAK=050g/l, seessePAK=0,25g/l, = = PAK=0,10g/l, ====PAK=0,05g/l, == - PAK=0,025g/l,
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Abb. A2-12: Versuchsreihe 12 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus

Feinmulch plus Co-Substrat mit verschiedenen PAK-Einwaagen je Ansatz,
verwendete PAK = CarbopalAP, Mischung von Ccsgnrc + Ccsges = 25 % +
75 %, pH-Wert eingestellt, Borrcse = 0,5 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-13: Versuchsreihe 13 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus

Feinmulch plus Co-Substrat mit verschiedenen PAK-Einwaagen je Ansatz,
verwendete PAK = CarbopalAP, Mischung von Ccsgnrc + Ccsges = 25 % +
75 %, pH-Wert eingestellt, Borr css = 0,5 kg CSB/kg Otr
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Abb. A2-14: Versuchsreihe 14 - Methangassummenlinien mit HTC-Prozesswasser aus

Feinmulch plus Co-Substrat mit verschiedenen Mischungen von Ccsgyrc +
Ccsecs und PAK-Einwaagen je Ansatz (1, 5 und 10 g/l), verwendete PAK =
CarbopalAP, pH-Wert eingestellt, Borrcss = 0,5 kg CSB/kg oTR
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Abb. A2-15: Versuchsreihe 15 -

Methangassummenlinien mit unverdinntem HTC-
Prozesswasser aus Biertreber mit verschiedenen PAK-Einwaagen je Ansatz
(1, 5 und 10 mg/l), verwendete PAK = CarbopalAP, pH-Wert eingestellt,
BoTR,CSB = 0,5 kg CSB/kg oTR



Hochschule OWL Anhang 168
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Abb. A2-16: Versuchsreihe 16 - Methangassummenlinien mit nicht vorbehandeltem HTC-
Prozesswasser aus Garresten (pH 4 und 8) mit verschiedenen PAK-
Einwaagen je Ansatz (1, 5 und 10 mg/l), verwendete PAK = Carbopal AP,
pH-Wert eingestellt, Borrcss = 0,5 kg CSB/kg oTR
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A 3. Ergebnisse der kontinuierlichen anaeroben Abbauversuche

A 3.1 Kontinuierliche Versuche mit Feinmulch-Prozesswasser

Festbett HRT [d] =~ ««--ee-e- AnMBBR HRT [d]
Phase 1 Phase 2 Zulauf
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Abb. A3-1: HRT im Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-Prozesswasser aus Fein-
mulch, vermischt mit Co-Substrat
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Abb. A3-2: Gasrate und pH-Wert des Festbettreaktor und AnMBBR wahrend der Ver-
suchsphasen mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch
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Festbett Methanrate [ISTP/(I*d)] = = = AnMBBR Methanrate [ISTP/(I*d)]
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Abb. A3-3: Methanrate und Methankonzentration (ycns) des Festbettreaktors und
AnMBBR mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch

Festbett Methane Yield [ISTP/g*d] = = = AnMBBR Methane Yield [ISTP/g*d]
0,45
Phase 1 Phase 2
(Cs1) (CS+HTC)
0,40 N |

/
0,35 4 A l'\, 'A.‘ ot
~ - 7N g
0,30 / M / A__/\/\/ v
| 1% A

Methan Yield [l;p/(g*d]

< ’
[
!
-"‘h
<zl
\-‘
g
Y3
/
| Fltterungsstop |

TTT T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T I T T T T T T 1T 1177
o o e I T+ T o T o el = o BT T N o YT v+ B T o
= S oWl D w0 P 0000

97
100
103
106
109

Versuchstag

Abb. A3-4: Methan Yield des Festbettreaktors und AnMBBR mit HTC-Prozesswasser aus
Feinmulch
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FOS/TAC[] ===== SFOS [mg/l]  «eeeeeees STAC [mg/1]
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Abb. A3-5: Konzentrationsverlaufe von Gesamt-Alkalinitat (TAC) und organischen Sauren
(FOS) sowie dem FOS/TAC-Verhaltnis im AnMBBR

Tab. A3-1: Nahrstoffverhaltnisse wahrend der Versuchsphase 1 — Feinmulch

Parameter Einheit Feinmulch Ablauf Ablauf
+ CS Festbett AnMBBR

Ccss o/ 38.200 7.381 8.225
Scss o/ 37.300 5.702 5.952
Scse/Ccss [] 0,98 0,77 0,72
SnoaN [mg/] 70,4 88,6 88,8
SnozN [mg/l] 0,51 1,37 1,26
SNHaN [mg/l] 12,7 14,8 10,8
Crkn [mg/l] 167 50 110
Crno [mg/l] 238,0 140,0 200,0
Corg. N [mg/1] 154 35 99
Cros-p [mg/l] 57,8 22,8 37,3
LF [mS/cm] 5.230 4.990 5.030
pH-Wert [] 4,7 6,90 6,95
X1s [g/1] 0,66 0,59 0,48
XoTs g/l 0,44 0,13 0,14
X1r g/l 19,5 6,90 7,67

o/ 15,5 4,21 4,78
XoTR

[%] 80 61 62

CSB:N:P - 800:5,0:1,2  800:15,2:2,5 800:19,5:3,6
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A 3.2 Kontinuierliche Versuche mit Biertreber-Prozesswasser

Festbett HRT [d] = ==xeeeee- AnMBBR HRT [d]
Phase 1 Phase 2 Zulauf
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Abb. A3-6: HRT im Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-Prozesswasser aus Biertreber
(MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mischung von Ccsgnrc + Ccsscs =
25% +75%
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Abb. A3-7: Methangehalte der Biogase im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit
HTC-Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat,
Mischung von CCSB,HTC + CCSB,CS =25%+75%
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Festbett Gasrate [ISTP/(I*d)]  ===== AnMBBR Gasrate [ISTP/(I*d)]
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Abb. A3-8: Gasraten im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-
Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mi-
schung von Ccsg e + Cesses =25 % + 75 %
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Abb. A3-9: Methanraten im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-
Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mi-
Schung von CCSB,HTC + CCSB,CS =25%+75%
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Abb. A3-10: Methan Yield

im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-
Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat,
Mischung von Ccsgrre + Cesees = 25 % + 75 %
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Abb. A3-11: Sros und Stac sowie das FOS/TAC-Verhaltnis im AnMBBR mit HTC-

Prozesswasser aus Biertreber (MAP-Fallung), vermischt mit Co-Substrat, Mi-
Schung von CCSB,HTC + CCSB,CS =25%+75%



Hochschule OWL

Anhang

175

Tab. A3-2: Nahrstoffverhaltnisse wahrend der Versuchsphase 2 — Biertreber

Parameter Einheit Biertreber Ablauf Ablauf
+ CS Festbett AnMBBR
Ccss g/l 58.800 7.739 9.089
Scss g/l 46.400 5.535 5711
Scse/Cess [] 0,79 0,72 0,63
Snoa-N [mg/l] 65 11,3 12,0
Sno2-N [mg/l] 0 0,25 0,25
SNHaN [mg/l] 31 347,0 359,0
Crkn [mg/l] 1.566 853 836
Cr [mg/l] 1.631 864,3 848,0
Corg.N [mg/l] 1.536 506 477
Croa-p [mg/l] 95 32,1 32,9
LF [mS/cm] 5.230 7.630 7.940
pH-Wert [-] 5 717 7,21
Xr1s g/ 5 0,12 0,17
XoTs o/ 5 0,07 0,11
XTr g/l 28 7,21 8,24
XoTR g/l 25 4,74 571
[%] 88 66 69

CSB:N:P

800:22,2:1,3 800:15,2:2,5 800:19,5:3,6
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A 3.3 Kontinuierliche Versuche mit Garreste-Prozesswasser
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Abb. A3-12: HRT im Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-Prozesswasser aus Garres-
ten vermischt mit Co-Substrat, Mischung von Ccsg ytc + Ccsecs =25 % + 75 %
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Abb. A3-13: Methangehalte der Biogase im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit
HTC-Prozesswasser aus Garresten, vermischt mit Co-Substrat, Mischung
von Ccsgnrc + Cesees =25 % + 75 %
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Festbett Gasrate [ISTP/(I*d)]  =-=-=-- AnMBBR Gasrate [ISTP/(1*d)]
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Abb. A3-14: Gasraten im anaeroben Festbettreaktor und AnMBBR mit HTC-

Prozesswasser aus Garresten, vermischt mit Co-Substrat, Mischung von
Ccsgnrc + Cesges =25 % + 75 %

Tab. A3-3: Nahrstoffverhaltnisse wahrend der Versuchsphase 3 — Garreste, anaerober
Festbettreaktor (pH 4)

anaerober Festbettreaktor AnMBBR

Parameter Einheit “1TCEN Y e | ees ) nwiseR
Ccss g/ 24.770 10.168 32.010 12.474
Scss g/l 19.275 7.262 18.725 9.556
Scse/Ccss [] 0,78 0,71 0,58 0,77
Sno3N [mg/l] 47 51,8 n.n. 28,4
Snoz2N [mg/l] 0 0,47 1 0,16
SNHaN [mg/] 487 203,5 319 501,6
Crxn [mg/l] 1.112 940 1.270 990
Cwb [mg/l] 1.160 992,2 1.272 1.018,6
Corg. N [mg/l] 625 736 951 488
Crosp [mg/l] 87 59,51 283 239,8
LF [mS/cm] 36.500 40.400 19.350 23.600
pH-Wert [-] 4 6,38 4 5,86
Xr1s o/ 1 0,11 1 0,12
XoTs g/l 1 0,05 1 0,04
X1r g/l 34 19,30 29 13,98
XoTR g/ 13 2,80 17 4,10

[%] 37 14 56 29
CSB:N:P - 800:16,5:1,2 800:78,1:4,7 | 800:21,6:4,8 800:65,3:15,4




Hochschule OWL Anhang 178

A 3.4 CSB-Bilanzen

Fir die Beurteilung der Reaktoren und deren Abbauleistung ist es notwendig, eine CSB-
Bilanz zu erstellen. Die Bilanzierung erfolgte auf Grundlage des zugefihrten 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 geléster Form vorlag, konnte auf
die Berucksichtigung des filtrierten CSB verzichtet werden. Durch Aufsummieren der ein-
zelnen CSB-Fraktionen wurde die Bilanz erstellt (Formel A-1).

Schlamm

CSBZu[auf = CSB + CSBAblauf + C1SBCH4 + CSBCH4,V€I‘/MSZ Formel A'1

Die einzelnen CSB-Fraktionen wurden nach folgenden Formeln berechnet:

CSBsshiamm = Bosgzu X Y Formel A-2
CSBupiaur = Besszu = Bessan Formel A-3
Vges, Biogas X NcH
CSB., = -_9¢05l0gas 4 Formel A-4
CHa 350

CSBCH4, Veriust = Por, * Ky cr, X Por, * Vabwasser X 1000 Formel A-5
mit: Bcse,zu = Zugefiihrte Gesamt-CSB-Fracht Uber den Versuchszeitraum in g CSB

Bcse.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

ey, = Prozentualer Anteil des Methangas am Gesamtgasvolumen in ml CHs/ml Gas

Pes, = Partialdruck des Methangases in bar

kycn, = Henry-Konstante des Methangases bei 35 °C in mol/(l-bar)

Pca, = Gasdichte des Methangases in I/mol

Vprozesswasser = Summe des anaerob gereinigten Prozesswassers in |
350 = spezifische Methangasbildung in ml CHs/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).
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Tab. A3-4: Ergebnisse der CSB-Bilanzierungen fir beide Versuchsreaktoren in den jewei-
ligen Versuchsphasen bei Einsatz von HTC-Prozesswasser und Co-Substrat

CSB-Bilanzsumme CSB-Bilanzrest

[%] [%]
Versuchsphase 1 — Feinmulch
Feinmulch |
Festbettreaktor 112 +12
AnMBBR 116 +16
Feinmulch Il (Kurzversuch)
Festbettreaktor 104 +4
AnMBBR 101 +1
Versuchsphase 2 — Biertreber
Festbettreaktor 119 +19
AnMBBR 121 +21
Versuchsphase 3 — Garrest
Festbettreaktor (Garrest, pH 4) 80,5 -19,5

AnMBBR (Garrest, pH 8) 93,1 -6,9
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A 3.5 Feststoff-Bilanzen

Um den Verbleib der den Reaktoren zugeflhrten Feststoffe zu bestimmen, wurde fir
jeden Reaktor wahrend der drei Versuchsphasen eine Feststoffbilanz erstellt. Betrachtet
wurden die Feststoffparameter TS, oTS, TR und oTR. Der Bilanzraum wird um den je-
weiligen Reaktorraum gezogen (Abb. A3-15).

| QBiogas
: CC H4
]
xFeslstoﬂ,Z Bilanzraum XFeslsloff.Ab
— —

Qs = Qap (Reaktorraum) Qas

Qus
XFestsEoff.US

mit:  XFreststoff = Konzentration des jeweiligen Feststoffes im Zulauf in mg/l
XFeststoff, Ab = Konzentration des jeweiligen Feststoffes im Ablauf in mg/I
Qz = Prozesswasservolumen in das System in |
Qab = Prozesswasservolumen aus dem System in |
Qsiogas = Biogasvolumen aus dem System in Istp
Ccha = Konzentration an Methan im Biogas in %
Qus = Uberschussschlammvolumen aus dem System in |
XFeststoff,US = Konzentration des jeweiligen Feststoffes im US in mg/l

Abb. A3-15: Bilanzraum und Parameter fir die Feststoffbilanzierung in den anaeroben
Reaktoren

Zur Aufstellung der 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 Qus = 0
und Xreststofr,0s = 0. Deshalb wurde der Biomassezuwachs im Weiteren nicht bertcksichtigt.
Da der CSB der verwendeten Mischungen (HTC-Prozesswasser + Co-Substrat) in allen
Fallen nahezu vollstandig in geldster Form vorlag wird, auch die Produktion von Biogas
aus Feststoffen im Weiteren nicht berlcksichtigt.

Die ermittelten Konzentrationen der Feststoffparameter stehen reprasentativ fir die Kon-
zentrationen der jeweiligen Parameters Uber den betrachteten Zeitraum zwischen zwei
Probenahmen. Der Zeitraum erstreckte sich von der aktuellen bis zur vorherigen Probe-
nahme. Die jeweiligen Feststoffmengen (Meesistorr), die dem jeweiligen Reaktor zu- und aus
ihm abgefuhrt werden, sind nach folgender Formel ermittelt.

Formel A-6
M Feststoff [mg ] =X Feststoff |:$:| x Q [/ ]
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Die im betrachteten Zeitraum im Reaktor akkumulierte oder daraus ausgeschwemmte
Feststoffmenge (Max) wird durch Subtraktion der Feststoffmenge, die den Reaktor verlas-
sen hat (Mreststoff ab), VON der, die dem Reaktor zugefihrt wird (Mgeststorr.zu), €rmittelt.

M pic [mg ] = Meeststort, zu [mg ]_ M eeststort. ab [mg ] Formel A-7

Die gesamte akkumulierte oder ausgeschwemmte Menge des Feststoffes (Makkces) Uber
den Zeitraum einer Versuchsphase wird durch Addition der Einzelwerte ermittelt.

M s, Ges [mg]: M gy 1 [mg]+ M i 2 [mg]+ ot My [mg] Formel A-8
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Abb. A3-16: Akkumulierte TS-, oTS-, TR- und oTR-Mengen im anaeroben Festbettreaktor
mit HTC-Prozesswasser aus Feinmulch in Kombination mit Co-Substrat

TS[gl ----- TR[g]  -eeeeee TR[g] — --0TR[g]

000 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T T 17T 00
L S B o N o Y o A A N 0 T+ £ Nt N o B 2 4] = [y T o T T BT o TR RV = ¥ TR Vv

Versuchstag

Abb. A3-17: Akkumulierte TS-, oTS-, TR- und 0TR-Mengen im anaeroben Festbettreaktor
mit HTC-Prozesswasser aus Biertreber in Kombination mit Co-Substrat
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Abb. A3-19: Akkumulierte TS-, oTS-, TR- und oTR-Mengen im AnMBBR mit HTC-

Prozesswasser aus Feinmulch in Kombination mit Co-Substrat
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Abb. A3-20: Akkumulierte TS-, oTS-, TR- und oTR-Mengen im AnMBBR mit HTC-
Prozesswasser aus Biertreber in Kombination mit Co-Substrat
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Abb. A3-21: Akkumulierte TS-, oTS-, TR- und
Prozesswasser aus Garrest (pH 8) in

oTR-Mengen im AnMBBR mit HTC-
Kombination mit Co-Substrat
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