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Aufgabenstellung / Veranlassung:

Ein hohes Aufkommen an Fllssigmist (129 Mio. t) und Festmist (28 Mio. t) pro Jahr in
Deutschland stellt ein groRes Potenzial zur energetischen Nutzung in Biogasanlagen dar, das
bislang nur zu 53 % genutzt wird. Grinde fur das ungenutzte Potenzial sind unter anderem
prozessbiologische (Stickstoff-Hemmung) und ggf. verfahrenstechnische Probleme beim
Einsatz gréRerer Anteile stickstoffreicher Substrate (z.B. Huhnermist). Dem ungenutzten
Potenzial gegenuber besteht ein gesteigerter Bedarf der Nutzung landwirtschaftlicher
Reststoffe bei Nawaro-Anlagen, die perspektivisch den Nawaro Anteil reduzieren wollen/
mussen. Eine Option den Festmistanteil weiter zu erhohen bieten aerobe Verfahren zur
biologischen Stickstoffreduzierung (Nitrifikation/ Denitrifikation und Anammox) der Garreste,
die als Rezirkulat zum Anmischen der festen Substrate genutzt werden. Die Anwendung dieser
fur die Abwasserbehandlung entwickelten Verfahren auf Garreste ist ein relativ neuer Ansatz,
der aber schon in einigen Praxisanlagen umgesetzt wird.

Im Rahmen dieser Arbeit soll die Vergédrung einer landwirtschaftlichen Substratmischung mit
hohem  HOhnermist Anteil und die nachfolgende Behandlung der Garreste
(Stickstoffreduzierung) mittels Anammox-Verfahren an einer Pilotanlage untersucht werden. -
Der Betrieb der Pilotanlage dient der Ermittiung von Kenngroen (Ammoniumstickstoff-Gehalt,
TKN-Umsatz) als Grundlage zur Massenbilanzierung fur das Stoffstrommanagement an
Praxisanlagen und zur Dimensionierung der biologischen Stickstoffreduzierung.
1. Literaturrecherche Gber Verfahren zur Vergérung stickstoffreicher Substrate und zur
biologischen Stickstoffreduzierung in Garresten
2. Betrieb der Pilotanlage zur Vergéarung stickstoffreicher Substrate im Biogasreaktor
und Behandlung des Garmediums mittels Anammox Verfahren
3. Prozessanalytik und Auswertung der aufgenommenen Prozessparameter
Bewertung von Gasertrag und Prozessstabilitat der Biogasreaktoren
5. Bewertung der Stickstoffreduzierung bei der Garrest Behandlung mittels Anammox
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Kurzfassung

Die Zielsetzung dieser Bachelorarbeit besteht in der Untersuchung eines Verfahrens zur
Gdrrestaufbereitung im PilotmaRstab. Dabei wird die anaerobe Behandlung von
Wirtschaftsdiingern ~ (Huhnertrockenkot  und  Rindermist) mit  einer  aeroben
Garrestaufbereitung (Anammox) kombiniert. Ein besonderes Augenmerk liegt auf der
Problematik der Stickstoffhemmung, die mit der Erhohung des Anteils von
stickstoffreichem Substrat verbunden ist. Zur Untersuchung des Prozesses wurde eine
Pilotanlage betrieben, bestehend aus einem zweistufigen Gérprozess mit drei Reaktoren und
einem anschlieBenden SBR-Reaktor flr die Stickstoffeliminierung mittels des Anammox-
Verfahrens. Die Anlage wurde auf verschiedene Parameter hin untersucht, darunter der pH-
Wert, fliichtige organische Sauren wie Essigsdure, Buttersdure und Propionsdure, und
Stickstoffparameter wie Ammoniumstickstoff und Ammoniak. Im Anammox-Reaktor

wurden zuséatzlich Nitritstickstoff, Nitratstickstoff und Hydrazin untersucht.

Die Ergebnisse der Biogasmessungen haben gezeigt, dass sowohl die Biogasausbeute als
auch die Methanausbeute im optimalen Bereich lagen. Obwohl die Konzentration von
Ammoniumstickstoff im Hauptfermenter den Grenzwert (berschritt, hatte dies keine
weitreichenden Auswirkungen auf die Biogasproduktion. Die Analysen im Anammox-
Reaktor zeigten, dass ab dem 220. Tag die Ammoniumstickstoff-Konzentration eine
stationdre Phase erreichte. In den letzten 53 Versuchstagen wurde ein durchschnittlicher
Ammoniumstickstoff-Abbau von 28 % gemessen. Insgesamt zeigte die Pilotanlage keine
signifikanten prozessbedingten Stérungen. Wichtig ist jedoch zu beachten, dass fir die
Etablierung des Anammox-Verfahrens langere Einfahrzeiten erforderlich sind, um konstante
Abbauraten zu erreichen. Darlber hinaus wurde deutlich, dass die Umsetzung der
Pilotanlage im Industriemalistab mit einem zweistufigen Biogasprozess und einem
Anammox-Verfahren grundsétzlich moglich ist, jedoch eine umfassende Anpassung des

Prozesses in der Anfahrphase erfordert.

Abdelilah Najimi Bachelorarbeit



Inhaltsverzeichnis

W o] o1 (o N g 1o Y= = [ LSS I
TabElleNVEIZEICANIS ... e Il
ADKUIZUNGSVEIZEICNNIS ...ttt v
SYMDOIVEIZEICNNIS ... \Y/
I 1 1 1= | (1] oo SRRSO 1
1.1 AUFQADENSTEIIUNG ...c.veiieecece et re e 2
1.2 Biogasproduktion in DeutSChIand............ccoviiiiiiiniiiiseeee e 2
2. TheoretisChe GrunGIAEN. ..o 5
2.1 BIOQASPIOZESS ....veveeueeitieiteete st e steeste s e ste e te s e e s te et e saeeste e teaseesbeebeareesreeteeraearaenteeneenres 5
2.1.1 Phasen des BiOgasprOZESSES . ......ciueieerueiiesieeieeiesteesteasesseesteeeessaesseesesseesseeneennes 5
2. L. L1 HYArOIYSE ...t 5
2.1.1.2 ACIHOGENESE ...ttt sttt sttt 5

2.1.1.3 ACELOGENESE ... .eieiuiete ittt eitee e sttt e st e e sttt e e e e nbb e e s b e e s be e e st e e e e br e e b eeennnee s 6

2.1.1.4 MEtNANOGENESE ....coveevieitieie ettt ettt te et e s teebesraenreenreenes 7

2.1.2 ProzeSSTUNIUNG .....ooviiiiiicee bbbt 8
2.1.3 PrOZESSPATAMELE ... .cviiiiiiiieitiete ettt nn e 9
2.1.3.1 TEMPEIALUL ...ttt ettt 9

2.1.3.2 Hydraulische Verweilzeit und Raumbelastung .........c.ccocooeviiiiiiciciicee, 9

2.2 Hemmung des BiOgaSPrOZESSES.......ecveieeiureieiieiteeiesiesieessessaestaesseseesraesseassesseesseens 10
2.2.1 StiCkStOTTNEMMUNG ... s 11
2.2.2 Losungsansatze zur Uberwindung von Prozesshemmung .............oocevvuevevennes. 12

2.3 ANAMMOX-VEITANIEN ....oviiiiic s 13
3. Materialien und MEthOTEN..........c.oiiiii e 17
3.1 Gerate und ChemiKalien ... 17
3.2 VErSUCNSAUTDAU .......coviiiieiiiie e 19

Abdelilah Najimi Bachelorarbeit



3.3 Durchflihrung der ANAIYSEN..........ccouviiieieiie e 21

BB L PHAWEIL ... 22
3.3.2 FOS nach Kapp und FOS/TAC Nach FAL .......ccccociiiiiiiieeceseee e 23
3.3.3 SHCKSOTFPArAMELEN .....c.veeieee e 24
3.3.3.1 AMMONIUMSEICKSIOTT ..o 24
3.3.3.2 AMMONIAK ... 24
3.3.3.3 NIFIESTICKSIOTT. ... 25
3.3.3.4 NItratStiCKSTORT ..o 25

3.3 3.5 HYAIAZIN ..o 25
3.3 A TS UNA OT S ettt ettt et e st et e e naesreenteeneeaneeeeens 26
3.3 D CSB e ae e 26
3.3.6 Headspace-Gaschromatographie...........cccocoviieieiie i 27
4. Ergebnisse UNd DiSKUSSION ........ccciuiiiiiicie sttt 28
4.1 FUtErmIttelanalySe. ... ..o 28
4.2 Biogasausbeute und GasqUAlITAL .............cceiiiiieiiii e 29
4.2.1 BIOQASAUSDBULE ......cveeuieivieiteeie et e sttt s ettt te s e beete s e e s reeaesneenres 29
4.2.2 GASAUANITAL. ........eiveeiie et re et 30
4.3 Verlauf des pH-Werts in den ReaKIOreN ..........ccooiiiieiiiiiicee e 34
4.4 Verlauf des FOS-Gehalts und des FOS/TAC ... 36
4.5 SAUFESPEKLIUIM ..ottt e e et e e e s aaesteeneesnaeare e 38
4.6 Verlauf der Stickstoff-Konzentration in der Pilotanlage ...........cccoovevevieivcciiennen, 42
4.6.1 Stickstoff in den Biogasreakioren ...........cccooereierininieiee e 42
4.6.1.1 Ammoniumstickstoff in den Biogasreaktoren...........cccoceveveniniinnininennen, 42
4.6.1.2 Ammoniak im Hauptfermenter...........cccooveiiiiiic i 43
4.6.2 Stickstoff im AnammOoX-Reaktor ............cccooiiiiiiiiiiccc 45

Abdelilah Najimi Bachelorarbeit



4.6.2.1 Nitritstickstoff-, Nitratstickstoff- und Hydrazin-Konzentration im

ANAMMOX-REAKLON ... e 45
4.6.2.2 Ammoniumstickstoff im Anammox-Reaktor...........ccccoccevvevienieiinnciieinn 46
4.6.2.3 Ammoniumstickstoff-Abbau im Anammox-Reaktor..............ccocvvvivennnnnn, 48
5. Zusammenfassung, Fazit und AUSBIICK...........ccccviiiiieiece e 52
LIteratUNVEIZEICANIS .. .ottt sre e enes VI
Eidesstattliche ErKIAIrUNG .........cooiiiiii e X

Abdelilah Najimi Bachelorarbeit



Abbildungsverzeichnis

Abbildung 1: Substratzusammensetzung in Biogasanlagen in Deutschland (Fachagentur
Nachwachsende Rohstoffe €. V. (FNR), 2018a) .........ccccvverieiiieiiere e 3
Abbildung 2: Reaktionswege der Fermentation (Reineke and Schlémann, 2020)................ 6

Abbildung 3: Weltweite jahrliche Entwicklung der Anzahl der installierten Anammox-

Reaktoren und der gesamten Kapazitdt (Driessen and HendrickX, 2021)........cccocevvennenne. 14
Abbildung 4: Schematische Darstellung der Pilotanlage ...........ccccoevviveiievi i, 20
Abbildung 5: Wdchentlicher Plan fur die Durchfiihrung der Analysen...........c.ccccccvevenen. 22
Abbildung 6: Absolute und spezifische Gasproduktion der gesamten Anlage ................... 29
Abbildung 7: Gaszusammensetzung im Hydrolyse-Fermenter...........cccocovvininininicnenn. 31
Abbildung 8: Gaszusammensetzung im Hauptfermenter...........ccccocevv i secce e, 32
Abbildung 9: Gaszusammensetzung im NaCNQArer............ccovveeiiieii i 32
Abbildung 10: Entwicklung des pH-Wertes in der gesamten Anlage.........ccccoocvvvereiinnnnn. 34

Abbildung 11: Entwicklung der FOS-Konzentration im Hauptfermenter und im Nachgérer

............................................................................................................................................. 36
Abbildung 12: Entwicklung der FOS/TAC-Konzentration im Hauptfermenter und im
INBCNGATET ...t b bbbttt bbbt 37
Abbildung 13: Entwicklung der Sdurekonzentration im Hydrolyse-Fermenter.................. 38
Abbildung 14: Entwicklung der Sédurekonzentration im Hauptfermenter........................... 39
Abbildung 15: Entwicklung der Sédurekonzentration im Nachgarer ...........ccccccceevveveinenen, 39
Abbildung 16: Entwicklung der Ammoniumstickstoff-Konzentration in den
BIOGASIEAKIOTEN ...ttt bbb 42
Abbildung 17: Entwicklung der Ammoniak-Konzentration im Hauptfermenter................ 44
Abbildung 18: Nitritstickstoff-, Nitratstickstoff- und Hydrazin-Konzentration im
ANAMMOX-REAKLON .......vieiieiiiiii ettt ae e sreenaeeneenneas 45
Abbildung 19: Entwicklung der Ammoniumstickstoff-Konzentration im Anammox-
Reaktor sowie im Zulauf des AnammoX-Reaktors. .........cccoveriiiiiiiiieieeeee e 47

Abdelilah Najimi Bachelorarbeit |



Abbildung 20: Schematische Darstellung der Verdnderung der Ammoniumstickstoff-
Konzentration vor und nach der Substratzugabe..............cocooiiiriiiiieieie e

Abdelilah Najimi Bachelorarbeit



Tabellenverzeichnis

Tabelle 1: Verwendete GEIALE .........coiieiiiiieir e 17
Tabelle 2: Verwendete Chemikalien ... 18
Tabelle 3: Verwendete Zusatzstoffe flr den GArprozess............cooveveveresenenisesieeeee. 19
Tabelle 4: Ergebnisse der Futtermittelananalyse der verwendeten Substrate ..................... 28
Tabelle 5: Abbaugrad bezogen auf Anammox-Reaktor und auf den Zulauf ...................... 49
Abdelilah Najimi Bachelorarbeit



Abkirzungsverzeichnis

ANAOB. ... Anaerobe Ammonium oxidierende Bakterien
AOBi ..o ————— Ammonium oxidierende Bakterien
(O OO PRI Kohlendioxid
FRAP Free Fatty Acid Phase
00 | SRR gegebenenfalls
[ 3 TSR Schwefelwasserstoff
[ 1 1 R Huhnertrockenkot
NSRS elementarer Stickstoff
INAWAIO ..ttt s b e e s b e st e e s sab e e e sab e s s sbbeeasbeee e nachwachsende Rohstoffe
NHI =N e e et e e s st e e sre e st e e ebessreee e Ammoniumstickstoff
N[ O OPURRRRPPPPRR Nitrit
N1 ORI Nitrat
N-T€-ANIAGE ... Stickstoff reduzierende Anlage
SB R s squencing batch reactor
1Y/ OSSR vergleiche
Abdelilah Najimi Bachelorarbeit



Symbolverzeichnis

T Temperatur °C

CSB Chemischer Sauerstoffbedarf g O2/L

FOS Fluchtige organische Sauren mg/L

FOS/TAC Fluchtige organische S&uren im g FOS/g CaCO:>
Verhaltnis zur Pufferkapazitat

HRT Hydraulische Verweilzeit d

oTS Organische Trockensubtanz %rts

TS Trockensubtanz %orm

TKN Gesamter Kjeldahl-Stickstoff %Fm

OLR Raumbelastung kg ots / m3*d

t Zeit min

Abdelilah Najimi Bachelorarbeit v



1. Einleitung

Im Dezember 2015 einigten sich 197 Staaten auf das Pariser Klimaabkommen, ein globales
Klimaschutzabkommen, das eine Vielzahl von Regelungen zur Foérderung des
Klimaschutzes enthélt. Ein zentrales Ziel dieses Abkommens ist es, die Erderwarmung auf
1,5°C im Vergleich zum vorindustriellen Zeitalter zu begrenzen. Um dieses Ziel zu
erreichen, missen insbesondere die grofRen Industrienationen, darunter auch Deutschland,
ihre Treibhausgasemissionen um mehr als die Hélfte reduzieren. Ein wichtiger Beitrag zur
Erreichung dieser Ziele besteht in der Substitution fossiler Energietréger, die bei ihrer
Nutzung grofe Mengen an CO: und anderen Treibhausgasen freisetzen, durch erneuerbare

Energien (Bundesministerium fur Wirtschaft und Klimaschutz, 2023).

Im Jahr 2021 wurden mehr als 8 % des in Deutschland verzeichneten primaren
Energieverbrauchs aus Biomasse gewonnen (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V.
(FNR), 2022). Dieser Anteil ist der hdchste unter allen erneuerbaren Energien. Biomasse
kann aus nachwachsenden Rohstoffen (Nawaro) wie Energiepflanzen und aus Abfall- und
Reststoffen gewonnen werden. In Deutschland besteht ein technisches Biomassepotenzial
aus Abfall- und Reststoffen von insgesamt 98,4 Millionen Tonnen TS (Trockensubtanz).
Davon bleiben rund 31 % des Potenzials ungenutzt oder werden nicht ausreichend genutzt.
Der Anteil ungenutzter Biomassepotenziale aus landwirtschaftlichen Reststoffen bei
Unterstellung einer energetischen Nutzung betrdgt 211 PJ, was 47 % des gesamten

ungenutzten Biomassereststoffpotenzials ausmacht (Brosowski et al., 2015).

Die Nutzung stickstoffreicher Substrate wie Fllssig- und Festmist, ist mit der Problematik
der Hemmung der Biogasproduktion bei hoheren Stickstoffkonzentrationen im Substrat
verbunden. Dennoch ist die Notwendigkeit, solche Substrate in Biogasanlagen umzusetzen,
gestiegen. Im Jahr 2015 wurde ein Stickstoffuberschuss von 100 kg N pro Hektar
landwirtschaftlicher Flache verzeichnet, wobei dieser Uberschuss besonders in Regionen mit
hoher Viehdichte auftritt. Die Verwendung unbehandelter Wirtschaftsdiinger kann negative
Auswirkungen auf die Umwelt haben, wie z. B. Gewassereutrophierung oder die Belastung
durch Ammoniak- und Lachgasemissionen. Um landwirtschaftliche Nebenprodukte in
Biogasanlagen besser nutzen zu konnen, wurden verschiedene Verfahren zur
Stickstoffreduzierung in den Gérresten von Biogasanlagen entwickelt. Ziel ist die Erzeugung

fester Dunger aus den Garresten mit einem ausgewogenen Nahrstoffverhaltnis. Dies



ermoglicht eine Reduzierung der bendtigten Ausbringflache im Vergleich zu unbehandelten
Wirtschaftsdiingern. Zudem kann durch die Stickstoffreduzierung im Garrest ein héherer
Anteil an Festmist eingesetzt werden, wodurch der Anteil an Nawaro reduziert werden kann
(Schéfer et al., 2023).

1.1 Aufgabenstellung

Das Ziel dieser Arbeit besteht darin, ein Verfahren fir die Vergédrung stickstoffreicher
Biogassubstrate im Pilotmalstab zu untersuchen, bei dem Stickstoff im Gérrest mittels des
Anammox-Verfahrens reduziert werden kann. Hierbei wird eine Substratmischung
verwendet, die zu 47% bezogen auf die Frischmasse aus tierischen Exkrementen (Rindermist
und Hihnertrockenkot) besteht. Der behandelte Garrest wird als Rezirkulat in Kombination
mit der Substratmischung verwendet. Die Untersuchungen an der Pilotanlage dienen dazu,
wichtige KenngroRen fur das Stoffstrommanagement zu ermitteln. Dies stellt die Grundlage
flr die Dimensionierung einer Biogasanlage mit erhéhtem Anteil an tierischen Exkrementen
in der Praxis dar. In dieser Arbeit wird zunéchst das Biogasverfahren zusammen mit dem
Verfahren zur Stickstoffreduzierung vorgestellt. AnschlieBend erfolgt eine ausfihrliche
Beschreibung des Aufbaus und Betriebs der Pilotanlage einschlieBlich der Parameter zur
Beobachtung und Steuerung des Prozesses. Danach werden die Ergebnisse der Analysen
prasentiert und diskutiert, wobei auch auf die Auswirkungen der biologischen
Stickstoffreduzierung auf den Biogasprozess eingegangen wird. Die Arbeit schlieft mit
einem Fazit und Ausblick auf die Umsetzung der Pilotanlage im Industriemal3stab.

1.2 Biogasproduktion in Deutschland

Derzeit gibt es in Deutschland etwa 9.600 Biogasanlagen, die Biogas erzeugen. Sie decken
etwa 12,2 % des erneuerbaren Stroms und fast 10 % der erneuerbaren Wérme ab und
versorgen mehr als 11 Millionen Haushalte mit Strom oder Warme. Die meisten
Biogasanlagen werden in der Landwirtschaft betrieben (Bundesministerium fiir Erndhrung
und Landwirtschaft, 2022).

Die in Biogasanlagen eingesetzten Garsubstrate sind organische Verbindungen, die unter
anaeroben Bedingungen durch Mikroorganismen abgebaut werden kdnnen. Dabei entsteht
Biogas, dass im Wesentlichen aus Methan und Kohlendioxid besteht. Die Gé&rsubstrate
konnen vielféltige Urspringe haben, wie beispielsweise Gulle und Festmist aus der

Landwirtschaft, Nawaro oder kommunale Bioabfalle. In Deutschland werden Biogasanlagen



mit unterschiedlichen Anteilen an Garsubstraten betrieben. Abbildung 1 zeigt einen
Uberblick tiber die Anteile der Garsubstrate in Biogasanlagen in Deutschland im Jahr 2021.
Nawaro sind in Deutschland weit verbreitete Biogassubstrate und machen 45 % des
Gesamtsubstrateinsatzes aus. Wirtschaftsdiinger (Gulle und Mist) machen einen Anteil von
49 % aus, wéahrend kommunale Bioabfélle einen Anteil von 3 % ausmachen. Im Jahr 2017
wurden 40 % der Biogasanlagen mit einem Substratanteil von mehr als 60 % aus Nawaro
und rund 13 % mit einem Substratanteil von 80 % Wirtschaftsdiinger betrieben. Obwohl der
Massenanteil der Wirtschaftsdiinger in Biogasanlagen hoch ist, betragt ihr energiebezogener
Substratanteil nur 19 % im Vergleich zu den Nawaro, die 81 % der Energie liefern. Trotz
ihres geringeren Biogaspotenzials ist die energetische Nutzung und Behandlung von Gulle
und Festmist wichtig fur die Reduzierung von Treibhausgasen in der Landwirtschaft, da dies
die Ausbringung und Lagerung unbehandelter Wirtschaftsdiinger vermeidet (Majer et al.,
2019). Dariiber hinaus tragt die Fermentation von tierischen Exkrementen zur Einsparung

von Nawaro bei, die mit hohen Investitionen, Erntekosten und einer hohen Landnutzung

verbunden sind.

Substrateinsatz in Biogasanlagen 2021

nachwachsende Rohstoffe 45 % «++++=+++=+++ - gRaSERSTTONETIReS 3% kommunaler
: : Bioabfall

"""""" 3% Reststoffe aus
Industrie, Gewerbe,
Landwirtschaft

-------------- 49 % Wirtschaftsdiinger
(Giille, Mist)
Massebezogener Substrateinsatz

Quelle: DBFZ Betreiberbefragung Biogas (2022)
© FNR 2022 WFNR

Abbildung 1: Substratzusammensetzung in Biogasanlagen in Deutschland (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V.
(FNR), 2018a)

Auch bei der Zusammensetzung von Wirtschaftsdiingern gibt es eine entsprechende
Statistik. Rund 68 % der Wirtschaftsdunger sind Rindergulle, 11 % sind Rinderfestmist und



5 % sind Geflugelmist und Huhnertrockenkot (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V.
(FNR), 2018b). Rindergtlle zeichnet sich durch ihre hohe Verfligbarkeit und gute Eignung
als Biogassubstrat aus. Tatsachlich wird Rindergille in rund 300 Biogasanlagen als
alleiniges Substrat eingesetzt (Majer et al., 2019). Dies liegt zum einen an ihrem
vergleichsweisen hdheren Wassergehalt, der die Pump- und Rihrféhigkeit begunstigt, und
zum anderen an ihrem niedrigeren Stickstoffgehalt im Vergleich zu anderen
Wirtschaftsdiingern. Hiihnertrockenkot hingegen weist einen sehr hohen Stickstoffgehalt auf
und enthélt wenig Wasser. Dies kann die biochemische Konversion im Biogasprozess
erschweren, da ein hoher Stickstoffgehalt die Bildung unerwinschter Nebenprodukte wie
Ammoniak begunstigt. Zudem kann der geringe Wassergehalt die Durchmischung und den
Abbau des Substrats beeintrachtigen. In den folgenden Abschnitten wird naher auf den
Biogasprozess und die Problematik der Stickstoffhemmung eingegangen, die das niedrige

Biogaspotenzial der Wirtschaftsdlinger bedingt.



2. Theoretische Grundlagen

2.1 Biogasprozess

Im Rahmen dieses Kapitels werden die verschiedenen Phasen vorgestellt, in die der Prozess
der Biogasbildung unterteilt werden kann. Darlber hinaus werden wichtige
Prozessparameter erlautert, die eine zentrale Rolle bei der optimalen Prozessfihrung der

Fermentation und der Biogasproduktion spielen.

2.1.1 Phasen des Biogasprozesses

2.1.1.1 Hydrolyse

Waihrend der Hydrolyse werden hochmolekulare, organische Polymere in Monomere
gespalten. Kohlenhydrate werden enzymatisch in Monosaccharide aufgespalten. Ein
Beispiel fur ein Kohlenhydrat ist Zellulose, das wahrend der Hydrolyse in Glukose-
Molekiile aufgespalten wird. Proteine bestehen aus einer VVerkniipfung von 20 verschiedenen
Aminosauren. Durch eiweil3spaltende Enzyme werden Proteine in Aminoséauren abgebaut.
Die meisten Fette und Ole bestehen aus dem Molekiil Glycerin, das mit langkettigen
Fettsduren verestert ist. Durch die enzymatische Spaltung von Fetten durch Lipasen
entstehen Glycerin und Fettsduren (Rosenwinkel et al., 2015). Die Geschwindigkeit der
Hydrolyse und die Art der Abbauprodukte hdngen von der Zusammensetzung der
zugegebenen Substrate und der Konzentration der mikrobiellen Biomasse ab. Durch
extrazellulare Enzyme, deren Konzentration von der mikrobiellen Biomasse abhéangt,
werden die chemischen Bindungen von den Makromolekdilen gespalten. Die Abbauprodukte
aus der Hydrolyse kdnnen so von den Organismen aufgenommen werden und stehen fiir den

intrazelluldren Stoffwechsel zur Verfiigung (Pavlostathis and Giraldo-Gomez, 1991).

2.1.1.2 Acidogenese

Waihrend der Acidogenese (primare Garung) werden die Zwischenprodukte aus der
Hydrolyse weiter von garenden Mikroorganismen (Fermentierern) verarbeitet. Glukose wird
in verschiedene Produkte umgewandelt, wie z. B. Propionsédure, Buttersaure, Ethanol,
Acetat, Kohlendioxid und Wasserstoff (Abbildung 2).
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Abbildung 2: Reaktionswege der Fermentation (Reineke and Schlémann, 2020)

Die Acidogenese aus Aminosauren verlauft in der Regel paarweise nach dem Stickland-
Prinzip als Redoxreaktion, bei der jeweils zwei Aminoséuren, eine als Elektronenakzeptor
und die andere als Elektronendonator, miteinander reagieren. Nach mehreren
Reaktionsschritten wird aus den beiden Aminosdauren Ammoniak, Acetat (und andere
kurzkettige Fettsauren), CO2, Wasserstoff und ATP gewonnen. Bei der Acidogenese wird

ebenfalls Acetat aus den langkettigen Fettsauren gebildet (Weinrich and Nelles, 2021).

2.1.1.3 Acetogenese

Die Stoffwechselprodukte der Acidogenese wie Propionsdure, Buttersaure, Pentansaure,
Milchsaure, Kapronsédure, Ethanol und Glycerin werden bei der Acetogenese (sekundare
Garung) zu Essigsaure und Wasserstoff umgewandelt. Die folgende Reaktionsgleichung

zeigt beispielsweise die Umwandlung von Propionat zu Acetat:

e CH3CH,COO" + 3 H20 — CH3COO + HCO3 “ + H™ + 3H2 (1)



Damit die Reaktion ablauft, muss der gebildete Wasserstoff verbraucht werden. Es gibt
verschiedene Wege, um Wasserstoff zu nutzen. Die folgenden drei Reaktionen zeigen, wie

Wasserstoff verbraucht wird:
e durch hydrogenotrophe Methanogene: 4 H> + CO>— CHs + 2 H20 (2)
 durch homoacetogene Bakterien: 4 H, + 2 CO, — CH3COO™ + H* + 2 H20 (3)
« durch sulfatreduzierende Bakterien: 4 Hz + SO4% + H* — HS + 4 H0 (4)

Laut Gleichung (2) missen die acetogenen Bakterien in einer engen symbiotischen
Beziehung mit den hydrogenotrophen Methanogenen stehen. Wasserstoff wird auch durch
homoacetogene Bakterien verbraucht. Besonders in sauren Milieus oder bei niedrigeren
Temperaturen haben die homoacetogenen Bakterien einen energetischen Vorteil gegentber
den hydrogenotrophen Methanogenen (Gleichung 3). Der unerwiinschte Verbrauch von
Wasserstoff erfolgt durch sulfatreduzierende Bakterien. Dies kann dazu fihren, dass zu
wenig Wasserstoff flr die hydrogenotrophen Methanogenen zur Verfugung steht und es
infolgedessen zu einer reduzierten Biogasproduktion kommt (Weinrich and Nelles, 2021)
(Reineke and Schlémann, 2020).

2.1.1.4 Methanogenese

Methanogene Archaeen leben unter strikt anaeroben Bedingungen und werden bereits bei
sehr geringen Sauerstoffkonzentrationen abgetotet. Die Prasenz von Bakterien aus den
vorherigen Stufen der Fermentation, die Sauerstoff verbrauchen kdénnen (fakultativ
anaerob), ist daher zwingend erforderlich, um ein strikt anaerobes Milieu fiir die
Methanogenen zu gewaéhrleisten (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V. (FNR),
2016).

Die Produktion von Methan erfolgt auf verschiedene Arten. Hier werden die zwei

wichtigsten Reaktionswege der Methanogenese vorgestellt (Weinrich and Nelles, 2021):

e Hydrogenotrophe Methanogenese:
4 Hy + HCO3 + H" — CH4 + 3 H20 (5)

e Acetoclastische Methanogenese:



CHsCOO + 2 H,0O — CH4 + HCO3(6)

In einigen Untersuchungen wird davon ausgegangen, dass der Weg der
Wasserstoffoxidation der haufigste ist bei der Methanogenese in landwirtschaftlichen
Anlagen (Schieder et al., 2010). AulRerdem wird unter bestimmten Bedingungen, wie zum
Beispiel hohen Konzentrationen von organischen Sauren oder einem hohen
Ammoniakgehalt, die Oxidation von Acetat zu Wasserstoff begunstigt. Unter solchen
Bedingungen wird die Aktivitat empfindlicher, acetoclastischer methanogener Archaeen
stark gehemmt, so dass der anaerobe Abbau zwangsldufig Uber die Acetatoxidation und die
hydrogenotrophe Methanbildung erfolgt (Weinrich and Nelles, 2021).

2.1.2 Prozessfiihrung

Es gibt zwei verschiedene Prozessfiihrungen fur Biogasanlagen: die einstufige und die
zweistufige Prozessfuhrung. In der einstufigen Prozessfiihrung werden alle Gérstufen in
einem einzigen Reaktor durchgefuhrt. Da sich die Reaktionsbedingungen (z. B. pH-Wert)
fur die Hydrolyse/Acidogenese und fiir die Acetogenese/Methanogenese unterscheiden,
werden sie in der zweistufigen Prozessfuhrung rdumlich voneinander getrennt (Ward et al.,
2008).

Die zweistufige Prozessfuhrung hat mehrere Vorteile gegenuber der einstufigen
Prozessfuhrung. Bei der zweistufigen Methangarung wird das frische Substrat in die
Hydrolyse-Fermenter gegeben. Dadurch wird eine hohe Prozessstabilitét erreicht, weil das
unregelmaRige oder heterogene Substrat nicht direkt mit den sensiblen methanogenen
Archaeen im Hauptfermenter in Kontakt treten muss. Dadurch kdnnen héhere Gasausbeuten
erreicht werden, weil die Lebensbedingungen der Mikroorganismen optimal gehalten
werden kdnnen. AulRerdem wird durch den zweistufigen Prozess gewahrleistet, dass keine
Kurzschlussstrome entstehen. Ein Kurzschlussstrom entsteht, wenn das Substrat, meistens
in einem einstufigen Prozess, aufgrund nicht ausreichender Durchmischung nicht lange
genug im Reaktor verweilt. Dies fuhrt dazu, dass das Substrat nicht vollstandig verwertet
wird und weniger Biogas produziert wird (Ward et al., 2008). Zweistufige Prozesse sind in
der Praxis weniger verbreitet, da sie mit erhdhten Kosten einhergehen. Dazu zéhlen
Ausgaben fiir die Anschaffung mehrerer Reaktoren sowie fur zusétzliche Ruhrsysteme,
Heizungen und Pumpen (Eder and Krieg, 2012).



2.1.3 Prozessparameter

2.1.3.1 Temperatur

Die meisten Biogasanlagen werden im mesophilen Bereich betrieben (zwischen 37 °C und
42 °C). In diesem Temperaturbereich koénnen eine hohe Gasproduktivitdt und
Prozessstabilitat erreicht werden. In der Praxis ist es besonders wichtig, schnelle
Temperaturdanderungen zu vermeiden, da die mikrobielle Lebensgemeinschaft ausreichend
Zeit benétigt, um sich an hohere Temperaturen anzupassen. Eine zu schnelle
Temperaturerhéhung kann somit den Prozess hemmen (Fachagentur Nachwachsende
Rohstoffe e. V. (FNR), 2016).

2.1.3.2 Hydraulische Verweilzeit und Raumbelastung

Hydraulische Verweilzeit (HRT) bezieht sich auf die mittlere Zeitdauer, die ein
eingebrachtes Substrat im Reaktor verbleibt, bevor es ausgetragen wird. Dies ist ein
durchschnittlicher Wert, da die tatsachliche Verweilzeit von der Durchmischung im
Fermenter abhdngt und einige Substrateinheiten langer oder kirzer im Reaktor verbleiben
kénnen. Die HRT wird unter Berlcksichtigung der Wachstumsrate der Mikroorganismen
und der spezifischen Abbaugeschwindigkeit der Substrate festgelegt. Die Formel zur
Berechnung der HRT lautet:

HRT [d] = VR / V (1)

wobei Vr das Reaktorvolumen und V das taglich zugefiinrte Substratvolumen darstellt. Um
das organische Substrat maximal auszuschdpfen und die maximale Gasproduktion zu
erreichen, sind oft sehr groRRe Reaktoren oder sehr lange Verweilzeiten erforderlich. Dies hat
jedoch einen negativen Einfluss auf die Kostenbilanz. Die Raumbelastung beschreibt das
Verhéltnis zwischen dem taglich zugeflhrten Substrat, der Konzentration an organischer
Trockensubstanz und dem Reaktorvolumen. Die Raumbelastung kann wie folgt berechnet

werden:
OLR[gors/L*d] = (m*c)/Vr*100 (2)

wobei m die zugefiihrte Substratmenge pro Zeiteinheit [g/d] und c die Konzentration der
organischen Trockensubstanz [%ts] ist. Flr aussagekraftige Ergebnisse sollte die

Raumbelastung auf die Gesamtanlage und nur auf das frische Substrat bezogen werden. Um



eine stabile Gasproduktion zu sicherzustellen, muss die Menge an organischer
Trockensubstanz (oTS) relativ konstant bleiben. Es ist aul3erdem in der Praxis entscheidend,
das bendtigte Reaktorvolumen unter Berucksichtigung der taglich zugefuhrten
Substratmenge, der Abbaubarkeit des Substrats und der gewinschten Verweilzeit zu
ermitteln (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V. (FNR), 2016).

2.2 Hemmung des Biogasprozesses

Die Hemmung der Gasproduktion kann verschiedene Grinde haben. Einerseits kann der
Biogasprozess durch betriebstechnische Stérungen wie z.B. einen Rihrer-Ausfall
verursacht werden, andererseits konnen Hemmstoffe dafiir verantwortlich sein.
Insbesondere durch die Zugabe von Substraten aus der Landwirtschaft gelangen toxische
Stoffe in den Reaktor. Toxische Stoffe, die bereits in geringer Konzentration eine negative
Wirkung auf die Mikroorganismen haben kdnnen, sind unter anderem Desinfektionsmittel,
Antibiotika oder Herbizide (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V. (FNR),
2016).Wéhrend diese Stoffe durch die Zugabe von Substraten in den Reaktor gelangen, gibt
es andere wichtige Hemmstoffe, die wahrend des anaeroben Abbaus entstehen, wie z. B.
Schwefelwasserstoff, organische Sduren und Ammoniumstickstoff.

Schwefel in Form verschiedener Sulfide und Sulfate ist in niedrigen Konzentrationen ein
essenzieller Nahrstoff fir Mikroorganismen sowie fir ihr Wachstum (Khan and Trottier,
1978). Allerdings kann Schwefel bei hoheren Konzentrationen hemmend wirken. Zum einen
konkurrieren sulfatreduzierende Bakterien mit den methanogenen Archaeen um Substrat.
Sulfatreduzierende Bakterien haben eine hohere Substrataffinitdt und eine schnellere
Wachstumsrate, sodass vor allem bei niedrigen oTS-Konzentrationen das Substrat eher von
sulfatreduzierenden Bakterien abgebaut wird als von den methanogenen Archaeen. Dies
kann zu einer Verlangsamung der methanogenen Abbauvorgange und zur Hemmung der
Methanbildung flhren (Bhattacharya et al., 1996). AuRBerdem wird bei der Sulfatreduktion
Wasserstoff verbraucht, welcher ein wichtiger Ausgangsstoff fir die hydrogenotrophe
Methanogenese ist (Mollekopf et al., 2006). Zum anderen entsteht durch die Reduktion von
Sulfaten Schwefelwasserstoff (H2S), der ein Zellengift ist, da er leicht in die Zelle
eindringen kann (Oude Elferink et al., 1994). Die Hemmkonzentration des undissoziierten
Schwefelwasserstoffs wird in der Flissigphase zwischen 50 mg/L (Kroiss and Wabnegg,
1982) und 300 mg/L (Verink, 1988) angegeben. Ein indirekter Effekt der durch Schwefel

induzierten Hemmung liegt in der F&llung wichtiger Spurenelemente wie Metallionen.
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Schwefelwasserstoff reagiert mit Metallionen zu schwerl6slichen Verbindungen, was zu
einem Mangel an Spurenelementen fiihrt, und die Gasproduktion beeintrachtigt (Weinrich
and Nelles, 2021).

Die Sduren, die wéhrend der acidogenen Phase entstehen, kdnnen eine hemmende Wirkung
sowohl auf die Sdurebildner als auch auf die methanogenen Archaeen haben. Die
Saurebildner sind jedoch robuster gegentiber der Hemmwirkung als die methanogenen
Archaeen. Die Hemmwirkung beruht auf zwei wichtigen Prinzipien: Zum einen kann die
Bildung von organischen S&uren den pH-Wert im Garmedium drastisch senken (Aguilar et
al., 1995). Zum anderen konnen die organischen Sauren direkt hemmend wirken. Es hat sich
gezeigt, dass bereits eine geringe Konzentration einer undissoziierten Saure eine starke
Hemmwirkung haben kann. Das liegt vor allem an der Anhaftung langkettiger Fettsauren an
der Zellwand, was wichtige Transport- und Schutzfunktionen der Zellmembran beeinflusst
und begrenzt (Hwu et al., 1997).

2.2.1 Stickstoffhemmung

Die Stickstoffnemmung im Biogasprozess spielt eine sehr wichtige Rolle. Verantwortlich
fur die Hemmung sind Ammonium und Ammoniak, die in einem Gleichgewicht stehen, das
von pH-Wert und Temperatur beeinflusst wird. Je hther der pH-Wert und die Temperatur,
desto mehr verschiebt sich das Gleichgewicht in Richtung Ammoniak. Freies Ammoniak
hat eine hohere Hemmwirkung als Ammonium, weil es frei durch die Zellmembran
diffundieren kann (Chen et al., 2008). Ammoniak entsteht beim biologischen Aufschluss
von Proteinen, Nukleinsduren oder Harnsdure, die in groflen Mengen in tierischen
Reststoffen wie z. B. Hihnerkot vorhanden sind. Obwohl Stickstoff ein sehr wichtiger
Nahrstoff ist, ist er in hohen Konzentrationen hemmend fir den Prozess. Verschiedene
Mechanismen der Stickstoffnemmung sind bekannt. Ammoniak hemmt die
Mikroorganismen, indem er den interzellularen pH-Wert andert, die Energie fir die
Instandhaltung der Zellfunktionen erhdht und bestimmte spezifische Enzymreaktionen
hemmt. Die methanogenen Archaeen, vor allem die acetoclastischen Methanogenen, sind
sehr sensibel gegentiber Stickstoffhemmung, was zu einem direkten negativen Effekt auf die
Biogasproduktion fuhrt. Es wurden verschiedene Ammoniumstickstoff-Konzentrationen
veroffentlicht, die als Schwellenwert fiir die Hemmung gelten. Diese liegen zwischen
15g/L und 7,59g/L, wobei die genaue Konzentration von Substrat, Inokulum
(Adaptationszeit), Reaktorbedingungen und Einfahrphase abhéngt (Fuchs et al., 2018).
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2.2.2 Lésungsansatze zur Uberwindung von Prozesshemmung

Es gibt zahlreiche Methoden, um sowohl Schwefel als auch Stickstoff aus dem
Biogasreaktor zu entfernen und somit der Hemmung entgegenzuwirken. Es gibt zwei
verschiedene Arten der Entschwefelung im Biogasprozess. Entweder die Entfernung von
Schwefelverbindungen aus der Flissigphase oder die Entschwefelung des Biogases. Eine
wirksame Methode zur Entfernung von Schwefel aus der Flussigphase besteht darin,
Schwefel in Form schwerldslicher Eisensulfide durch Zugabe von Eisenchlorid (FeCl,) oder
anderen Metallsalzen auszuféllen und zu entfernen. Aktivkohle eignet sich auch gut zur
Adsorption von Schwefelverbindungen (Hansen et al., 1999). Ein Verfahren zur
Entschwefelung im Gasraum des Fermenters ist die Luftentschwefelung. Durch die gezielte
Zufuhr von Sauerstoff wird der im Gas befindliche Schwefelwasserstoff zu elementarem
Schwefel oder Schwefelséure oxidiert. Fur dieses Entschwefelungsverfahren ist es wichtig,
dass die Sauerstoffzufuhr gezielt erfolgt. Der Sauerstoff soll dorthin gelangen, wo die
Entschwefelung stattfindet, ndmlich an der Phasengrenzflache zwischen Flissigkeit und Gas
im Fermenter. Dartiber hinaus miissen ausreichend Besiedlungsflache sowie Néahrstoffe fur

die oxidierenden Bakterien vorhanden sein (Mollekopf et al., 2006).

Es gibt verschiedene Methoden, um der Stickstoffnemmung im Biogasprozess
entgegenzuwirken. Es wurde z. B. festgestellt, dass die Methanproduktion gesteigert werden
kann, indem der Rihrer eine halbe Stunde vor und nach der Zugabe des Substrats
ausgeschaltet wird. Dieser Vorgang erhoht die Biomassenretention aufgrund einer
verbesserten Sedimentation, was zu einem Ablauf mit reduzierten Konzentrationen von
Biomassefeststoffen fiihrt. Diese Methode, bei der sich Partikel im Reaktor absetzen kénnen,
ist besonders einfach und kostengiinstig umzusetzen. Darliber hinaus kdnnen
Mikroorganismen durch Zugabe von inerten Materialien wie Ton, Aktivkohle oder Zeolith
immobilisiert werden, um eine Prozesshemmung zu reduzieren. Die Zugabe von einem
lonenaustauscher aus Zeolithen, der eine hohe Selektivitat flir Ammoniumionen aufweist,
kann auch die Hemmung durch Ammoniak reduzieren (Hansen et al., 1998). Andere
Methoden zur Stickstoffentfernung umfassen die Filtration von Ammoniak mittels
Umkehrosmose oder Ultrafiltration (Rlckert, 2004). Hierbei muss das Ammoniak in Form
von Ammoniumsulfat gebunden werden, um die Membranextraktion durchzufiihren. Nach
dem Trennverfahren wird das Filtrat als Rezirkulat wiederverwendet. Alternativ kann
Ammoniak durch Stripping entfernt werden, indem Luft unter erhéhter Temperatur
eingeleitet wird (Bauermeister et al., 2009). Hierbei wird Schwefelsdure als

12



Absorptionsmittel verwendet. Ein Nachteil dieser beiden Methoden ist die eingeschrankte
Wirtschaftlichkeit aufgrund der zusatzlichen Zufuhr von Chemikalien und Energie.

2.3 Anammox-Verfahren

Wéhrend des anaeroben Abbaus des Substrats und der Biogasproduktion finden viele
Reaktionen des Stickstoffkreislaufs statt. Stickstoff gelangt zunéchst in den Reaktor in Form
von organisch gebundenem Stickstoff, z. B. in Proteinen. Die Ammonifikation beschreibt
den Prozess des Abbaus von organisch gebundenem Stickstoff und die Bildung von
Ammoniumstickstoff. Durch die anaerobe Behandlung des Substrats wird die
Kohlenstofffracht (CSB) weitgehend abgebaut; allerdings ist die Entfernung wvon
Néhrstoffen wie Stickstoff und Phosphor begrenzt. Die Garreste aus der Fermentation
enthalten hohe Konzentrationen an Stickstoff, daher ist eine zusétzliche Stufe zur
Stickstoffeliminierung erforderlich (Rosenwinkel et al., 2015).

Die konventionelle Methode zur Stickstoffeliminierung, die in der Abwasserbehandlung
weit verbreitet ist, besteht aus der vollstandigen Nitrifikation und der anschlieRenden
Denitrifikation. Ammoniumstickstoff wird zuerst zu Nitrit (NO2") und dann zu Nitrat (NOs
) oxidiert. Das Nitrat wird dann durch die Denitrifikation zu molekularem Stickstoff (N2)
reduziert. Dieser Prozess erfordert bestimmte Prozessbedingungen, wie z.B. die
Bereitstellung eines separaten, unbeltfteten Mediums fir die Denitrifikation und die Zugabe
einer organischen Kohlenstoffquelle fiir die heterotrophen Denitrifikanten (Reineke and
Schlémann, 2020).

Gegen Ende des 20. Jahrhunderts wurde ein unerwarteter Prozess beobachtet und
anschlieBend erforscht: Der vorhandene Ammoniumstickstoff wird direkt mit Nitrit zu
Stickstoff oxidiert. Die Gesamtreaktionsbilanz lautet wie folgt (Reineke and Schlémann,
2020):

NH4* + NOz — Ny + 2H,0 (7)

Seit seiner Entdeckung hat das Anammox-Verfahren an Bedeutung gewonnen. Im Jahr 2021
waren weltweit 66 Anammox-Reaktoren in Betrieb, mit einer Gesamtkapazitdt von
150 000 kg N/d. Die Kapazitaten der Reaktoren variieren zwischen 25 und 11.000 kg N/d.
Das Anammox-Verfahren wird hauptsachlich in kommunalen Kléranlagen eingesetzt, um

die Abwasserreste aus der anaeroben Schlammbehandlung zu behandeln. Abbildung 3 zeigt
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die jahrliche weltweite Entwicklung der installierten Anammox-Reaktoren und der
Gesamtkapazitat (Driessen and Hendrickx, 2021).

w 80 160,000
E 70 mm Capacity Installed 140,000 §
o pd
5 60 —Number of plants 120,000 <
£ 50 100,000 g
£ 40 80,000 &
pd c
o 30 60,000 3,
© 20 40,000 &
2 2
€ 10 20,000 O
(@]

0 -0

2002 2004 2006 2008 2010 2012 2014 2016 2018 2020

Year

Abbildung 3: Weltweite jahrliche Entwicklung der Anzahl der installierten Anammox-Reaktoren und der gesamten
Kapazitat (Driessen and Hendrickx, 2021)

Der neu entdeckte Mikroorganismus, der Ammonium mit Nitrit als Elektronenakzeptor
oxidiert, wurde der Gattung Planctomyces zugeordnet und als "Candidatus Brocadia
anammoxidans”  benannt. Im  Gegensatz zur konventionellen  biologischen
Stickstoffentfernung durch vollstandige Nitrifikation und Denitrifikation ermdglicht die
kombinierte partielle Nitritation (Gleichung 8) und Anammox (Gleichung 9) die biologische
Entfernung von Ammoniumstickstoff auch bei geringem Kohlenstoff-Stickstoff-Verhéltnis
(C:N < 1) in Garresten (Driessen and Hendrickx, 2021).

Nitritation: 1.32 NHs * + 1.98 O2 — 1.32 NO2 + 1.4 H,0 + 2.64 H" (8)
Anammox: 1 NH4* + 1.32 NO2 + 0.13 H" — 1.02 N2 + 0.26 NO3™ + 2.03 H20 (9)

Im Allgemeinen wird der Begriff "Anammox" verwendet, um den Gesamtprozess zu
beschreiben, der aus der Nitritation und der anaeroben Ammoniumoxidation besteht. Die
Nitritation ist die bakterielle Oxidation von Ammonium oder Ammoniak unter aeroben
Bedingungen, bei der Sauerstoff als Elektronenakzeptor dient. Sie umfasst zwel
enzymkatalysierte Reaktionen: die Oxidation von Ammoniak zu Hydroxylamin und die
Bildung von Salpetriger Sdure durch die Assoziation von Hydroxylamin und Wasser
(Gilbert, 2014).
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NHz+ 02+ 2 H" +2 e — NH20H + H,0 (10)
NH20H + H,0 — HNO2 + 4 H" + 4 ¢7(11)

Die AOB (Ammonium oxidierende Bakterien) sind fiir die Durchfiihrung dieser Reaktionen
verantwortlich. Es gibt derzeit 26 verschiedene Arten von AOB in Reinkultur. Jede Art hat
unterschiedliche Substratpréferenzen und Anforderungen an optimale Umweltbedingungen.
Eine gut untersuchte Art ist Nitrosomonas europaea, die eine hohe Toleranz gegentiber
hohen Konzentrationen von Ammonium und/oder Ammoniak (> 1000 mg/L N) aufweist
(Andrews and Harris, 1986).

Unter streng anaeroben Bedingungen findet die anaerobe Ammoniumoxidation (Anammox)
statt. Dieser Prozess besteht aus drei Teilreaktionen: zuerst die Reduktion von Nitrit zu
Stickstoffmonoxid (NO), dann die Oxidation von Ammonium durch Stickstoffmonoxid,
wobei Hydrazin entsteht, und schliel3lich die weitere Oxidation von Hydrazin zu Stickstoff
(N2) (Gilbert, 2014):

NOy +2H"+e — NO + H,0 (12)
NHs*+ NO+2H"+3 e — NoHs+ Hy(13)
N2Hs — N> +4 e +4 H (14)

Wie bereits erwahnt, werden diese Reaktionen von den Anammox-Bakterien ,,Candidatus
Brocadia anammoxidans® durchgefuhrt. Es sind insgesamt finf Gattungen bekannt:
Brocadia, Kuenenia, Anammoxoglobus, Jettenia und Scalindua. Wahrend die Gattung
Scalindua in den Tiefenzonen und im Sediment der Ozeane gefunden wurde, stammen die
anderen vier Gattungen urspringlich aus verschiedenen Abwasserbehandlungsanlagen
(Kartal et al., 2011).

Die Anammox-Bakterien haben einen pH-Optimum von 7,5 bis 8,0 und ein Temperatur-
Optimum von 38 °C. In Anwesenheit geringer Mengen an gel6stem Sauerstoff (0,03 mg/L)
sind die Anammox-Bakterien vollstandig, aber reversibel gehemmt. Ein Uberschuss an
Nitrit hemmt ihren Stoffwechsel vollstandig, wobei die kritischen Konzentrationen je nach

Aurt stark variieren und bis zu 400 mg/L betragen kdnnen (Strous et al., 1999).
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Der weltweit erste Anammox-Reaktor im Jahr 2002 wurde zweistufig betrieben, wobei die
Nitritation und der Anammox-Prozess rdumlich voneinander getrennt waren. Heutzutage
werden Anammox-Reaktoren in der Regel einstufig betrieben. Dabei ist eine Trennung
zwischen der aeroben Nitritation und dem Anammox-Prozess erforderlich. Es gibt
verschiedene Verfahren, um diese Trennung in einem einzigen Reaktor zu erreichen. Zum
einen kann eine raumliche Trennung erfolgen, bei der in den inneren Schichten des Biofilms
anaerobe Bedingungen herrschen. So kann der Anammox-Prozess trotz Bellftung des
Reaktors in den tieferen Schichten des Biofilms stattfinden. Dies kann durch die
Verwendung von Biofilmsystemen wie z. B. granulierte Biomasse oder Aufwuchstrager
beglnstigt werden. Auch in suspendierten Biomassen wurde diesen Effekt beobachtet
(Driessen and Hendrickx, 2021; Gilbert, 2014). Zum anderen kann eine zeitliche
Phasentrennung erreicht werden, indem die Beltftung zyklisch ein- und ausgeschaltet wird.
Wahrend der Bellftung findet die Nitritation statt, wéhrend der Ruhephase erfolgt der
Anammox-Prozess. Die Beluftungsdauer kann rein zeitlich gesteuert werden oder durch den
pH-Wert und das Redoxpotential reguliert werden (Gilbert, 2014).

Das Anammox-Verfahren bietet viele Vorteile, darunter die Entfernung von bis zu 90 % des
Stickstoffs im Zulauf. Je nach Quelle werden Einsparpotenziale beim Anammox-Verfahren
von 25 % bis zu 60 % beim Bellftungsenergiebedarf angegeben. Es ist jedoch zu beachten,
dass die Anammox-Bakterien im Vergleich zu den Nitrit-oxidierenden Bakterien eine
niedrige Wachstumsrate und ein hohes Temperaturoptimum haben. Dies erfordert eine
prézise Prozessfiihrung und Uberwachung, um den Anammox-Prozess aufrechtzuerhalten

und stabile und mdéglichst hohe Umsatzraten zu gewahrleisten (Wett and Hell, 2008).
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3. Materialien und Methoden

In diesem Kapitel werden die Materialien und Methoden erldutert, die zum Betrieb der

Pilotanlage verwendet wurden. Das Ziel dieses Kapitels besteht darin, die tagliche Betreuung

der Anlage zu beschreiben. Zusatzlich werden die Analysen der Prozessparameter erldutert.

3.1 Geréate und Chemikalien

Die wahrend des Versuchs verwendeten Geréte sind in Tabelle 1 dargestellt.

Tabelle 1: Verwendete Geréte

60/T90

Exsikkator DURAN Kunststoff- i

Reagenzglaser
Feinwaage CPA 2245 | SARTORIUS MaRkolben BRAND
Waage M-Power SARTORIUS Messbecher VITLAB
Heizblock HACH Rechteckkiivette HACH
Muffelofen CARBOLITE Tiegel VWR
pH-Messgerat 3310 WTW Titrierbecher METTLER TOLEDO
Photometer DR 3900 |HACH LANGE Transferpette VWR
Trockenschrank BINDER Priifsiebring I\\//IEEI?I'ALLWEBEREI
Vortexmischer PV-1 GRANT-BIO Zentrifugationrohrchen | NALGENE
f/lelrJT'lf'lljlgleJGE X1R yC_EIIEEI?\II\'Al'I(I):IC Pipettenspitzen Eppendorf
Titrationsautomaten
Mettler Toledo Rondo | Mettler Toledo Trommel-Gaszéhler Ritter

Awite : : :

(Gaszusammensetzung- évmvgeHBloenergle Temperaturmessgerdat | Testo SE & KGaA

Messgerét)

Gasanalyse- Xylem Analytics

Handmessgerét, Biogas | Geotech Sauerstoff-Sensor Germany Sales

5000 GmbH & Co. KG
Xylem Analytics Xylem Analytics

Redoxpotential-Sensor | Germany Sales Leitfahigkeit-Sensor Germany Sales
GmbH & Co. KG GmbH & Co. KG

20-mL-Headspace-Vial

Gaschromatograph
(Agilent 7980A)

Agilent Technologies

Gaschromatographie-
Séule (DB-FFAP-Séaule
60 m* 0,25 mm*0,5
um)

Agilent Technologies

Die wéhrend des Versuchs verwendeten Chemikalien sind in Tabelle 2 dargestellt.
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Tabelle 2: Verwendete Chemikalien

Chemikalien

Schwefelsaure

Schwefelsaure

Hersteller

Carl Roth GmbH und Co. KG

Carl Roth GmbH und Co. KG

Bemerkungen

0,2 N Schwefelsdure-Ldsung
CAS-Nummer:
7664-93-9

0,025 mol/L

Natronlauge

VWR

32%-L6sung

Borsaure

Merck KGaA

2%-L06sung
CAS-Nummer: 10043-35-3

Katalysatortabletten
(CUSO4* 5 Hzo, N8.2804, Se)

VWR

Ammoniumsulfat (NH4)2SO4

AppliChem GmbH

Bestimmung der organischen Séuren ,,Headspace-Gaschromatographi

e«

Schwefelsaure

Carl Roth GmbH und Co. KG-

1:5 Wasser-Verdiinnung

Konzentration: 184 mg /L

Kaliumtetraiodomercurat (I1), K2
[Hgl4] (NeRler-Reagenz)

2-Methylbuttersaure Alfa Aesar CAS-Nummer:
116-53-0
CAS-Nummer:

Methanol Carl Roth GmbH und Co. KG. 67-56-1

Hach Lange GmbH

Artikel-Nummer; 2119449

Mineralstabilisator

Hach Lange GmbH

Artikel-Nummer 2376626

Polyvinylalkohol-
Dispersionsmittel

CSB-Klvetten-Test

Hach Lange GmbH

Hach Lange GmbH

Artikel-Nummer 2376549

Kivetten-Test (1000 —
1000 mg/L O), LCK014

Nitrit-Kuvetten-Test

Hach Lange GmbH

Kivetten-Test (0,6-
6,0 mg/L), LCK342

Nitrat-Kivetten-Test

Hach Lange GmbH

Kivetten-Test (0,23-
13,5 mg/L), LCK339

Hydrazin-Pipettier-Test

Hach Lange GmbH

Pipettier-Test (0,01-

2,0 mg/L), LCW025

Die fur den Garprozess verwendeten Zusatzstoffe sind in Tabelle 3 dargestellt.
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Tabelle 3: Verwendete Zusatzstoffe flir den Garprozess

Eisenpraparat, genaue
Deuto-Clear® Sulfo Lukeneder GmbH Zusammensetzung vom
Hersteller nicht angegeben

Calciumselenid (CaSe) 0,0754 g/L
Kobald(Il)chlorid-Hexahydrat

(Co(11)Cl,-6H,0) AppliChem GmbH 0,7267 g/L
Ammonium(meta)wolframat-

Hydrat ((NH)8H:Wx:040-xH,0) | 1UK8 0,0804 g/L
Ammoniummolybdat Riedel-de-Hagn 08674 glL

((N H4)2MOO4)

Nickel(Il)chlorid-Hexahydrat
(Ni(I1)Cl2-6H20)

Carl Roth GmbH + Co. KG 6,4795 g/L

Zinkchlorid (ZnCly) Riedel-de-Haén 42,3695 g/L

Mangan(ll)chlorid-Tetrahydrat
(Mn(11)Cl3-4H,0)

Eisen(lI)chlorid-Hexahydrat
(Fe(I1)Cl3-6H20)

Merck KGaA 108,0681 g/L

CHEMSOLUTE 484,0011 g/L

3.2 Versuchsaufbau

Die Pilotanlage bestand aus 4 Ruhrkesselreaktoren: Hydrolyse (R 2.25), Hauptfermenter
(R 2.26), Nachgérer (R 2.29) und Anammox-Reaktor (R 2.28). Das Substrat wurde téglich

der Anlage zugegeben, wobei die Hydrolyse mit den folgenden Substraten versorgt wurde:

e 800 g Hihnertrockenkot

e 800 g Rindermist (zerkleinert)

e 400 g Getreideschrott

e 1350 g Maissilage

e 2 mL Deuto-Clear® Sulfo

e 10 mL Spurenelement-L6sung (Zusammensetzung siehe Tabelle 3)

Die Substratzusammensetzung, Raumbelastung (OLR) und Verweilzeit (HRT) wurden
analog zu einer landwirtschaftlichen Biogasanlage eingestellt, die als Vorbild fir die
Pilotanlage diente. Der Ablauf von der Hydrolyse stellt das Substrat fiir den Hauptfermenter
dar. Der Nachgérer wurde mit dem Garmedium aus dem Hauptfermenter versorgt. Im

folgenden Schema (Abbildung 4) ist die Pilotanlagen als Flie3bild mit den Massenstrémen
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und dem Reaktorgroflen dargestellt. Da die hydraulische Verweilzeit und die oTS-
Konzentrationen regelméRig kleinen Schwankungen unterlagen, sind die angegebenen
Werte im Diagramm nur als Richtwerte zu verstehen und dienen ausschlieBlich zur

Veranschaulichung.

54kg e ——
54ka
Substrat: Anammox-Reaktor
Zwischenlagerung 120 L

42 °C

Rezirkulat: 5 kg Zwischenlagerung
Huhnertrockenkot: 0,8 kg it
Rindermist: 0,8 kg Flussigphase
Maissilage: 1,35 kg
Getreideschrot: 0,4 kg > —
Spurenelement-Lasung: 10 mL
Deuto-Clear®; 2 ml - = - = . Fest-Flissig-Separation
7.8ka 6,3 kg
5,7 kg
Hydrolyse Hauptfermenter Nachgarer
95L 315L 315400 L
38°C 38°C 38°C Feststoff
HRT:11d HRT: 40 d HRT: 60 d
OLR: 12,8 g ots/Ld OLR: 3,3 gers/ld OLR: 1 goms/ld

Abbildung 4: Schematische Darstellung der Pilotanlage

Zunachst wurden die Biogasreaktoren R 2.25, R 2.26 und R 2.29 in Betrieb genommen. Als
Startkultur fir die Hydrolyse und den Hauptfermenter wurden aktiver Garrest aus der DBFZ-
Forschungsbhiogasanlage, wo die Vergdrung von Maissilage und Rindergille stattfindet,
sowie gesammelter Garrest aus der N-red-Anlage (Stickstoffreduzierende Anlage) im

LabormaRstab verwendet.

Einen Monat und zehn Tage spater wurde der Anammox-Reaktor R 2.28 mit 107 L
Inokulum und 13 L Wasser befullt. Ein geeigneter Impfschlamm (Nitrifikation/
Denitrifikation mit hohem Schlammalter) wurde von einem Klarwerk in Freyburg (Wasser-
und Abwasserverband Saale-Unstrut-Finne) zur Verfligung gestellt. Um die Phasen der
aeroben und anaeroben Anammox-Reaktion zu ermoglichen, wurde der Ruhrer und die
Beluftung entsprechend programmiert. Beide waren fur 5 min eingeschaltet und fir 35 min
ausgeschaltet. Die Leistung der Beliiftung betrug zwischen 2,5 und 3 L/min. Der Anammox-
Reaktor war mit Sauerstoff-, Redox- und Leitfahigkeitssensoren fur die Online-Messung
ausgestattet. Der Anammox-Reaktor wurde aullerdem im SBR (Sequencing batch reactor)
betrieben, wobei die Fllhéhe 15 % des gesamten Reaktorvolumens betrug. Um das Substrat
fur den Anammox-Reaktor bereitzustellen, wurde der Ablauf aus dem Nachgérer mit einem
2-mm-Sieb separiert und in 60-Liter-Fassern zwischengelagert, wobei jede 3 bis 4 Tage
Substrat in den Reaktor zugegeben wurde. Ebenso wurde jede 3 bis 4 Tage Ablauf aus dem
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Anammox-Reaktor genommen und bei 10 °C gelagert und taglich zur Substratzugabe fur
die Hydrolyse verwendet.

Die tagliche Betreuung der Pilotanlage erfolgte gemaR eines Betreuungsplans. Im Folgenden

sind die einzelnen Schritte zur Betreuung der Anlage detailliert aufgefihrt:
e Substratvorbereitung:
e Einwaage von frischem Substrat ggf. Vorzerkleinerung (z.B Rindermist)
e Reaktorbetreuung:

e Ablesen der Gasuhr zur Bestimmung der Gasbildung von R 2.25, R 2.26 und
R 2.29

e Notieren des Sauerstoffgehalts, der Leitfahigkeit und des Redoxpotentials aus der
Onlinemessung von Reaktor R 2.28

e Substratzugabe in den Reaktoren R 2.25, R 2.26 und R 2.29 und Regulierung des
Fallstands

e Messung der Gaszusammensetzung der drei Biogasreaktoren

e Jeden Dienstag und Freitag: Ablaufnahme und Substratzugabe in den Reaktor
R 2.28

e Jeden Mittwoch: Fest-Flissig-Separation des Ablaufs von R 2.29

3.3 Durchfuhrung der Analysen

Die Durchfiihrung der Prozess-Analysen in der Pilotanlage erfolgte nach einem Analyseplan
(Abbildung 5).
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Dienstag Mittwoch Donnerstag Freitag
H-Wert pH-Wert
pH-We NH4-N/ TS / 0TS
H‘s;’g’;e NHa-N FOS/FOS-TAC
. FOS/ FOS-TAC Head-Space-GC
(TKN, CSB)
H-Wert pH-Wert
pH-Vve NH4-N/ TS / 0TS
HaupRtf;r?senter NH4-N FOSIFOS-TAC
’ FOS/ FOS-TAC Head-Space-GC
(TKN, CSB)
pH-Wert
3 NH4-N/ TS / oTS
Nathzgzager FOS/FOS-TAC
. Head-Space-GC
(TKN, CSB)
pH-Wert
Anammox-Reaktor NH.-N ’Tg?;% NOs-N pH-Wert
R 2.28 Hydrazin NHa-N
TKN
CSB
NH4-N / NO2-N/ NO2-N
Substrat Anammox TS/0TS
Hydrazin
TKN

Abbildung 5: Wéchentlicher Plan fiir die Durchfiihrung der Analysen

Die Analysen fir den Biogasreaktoren wurden jeden Dienstag und jeden Donnerstag
durchgefuhrt. Die Analysen fur den Anammox-Reaktor wurden jeden Dienstag und jeden
Freitag durchgeflhrt. Die Flussigphase aus der Fest-Fllssig-Separation wurde jeden
Mittwoch analysiert. Ebenso wurde der Feststoff aus der Separation analysiert, um die
Frischmasse und den Trockensubstanzgehalt (TS/0TS) zu bestimmen. Dieser verlie das
System und konnte als Dingemittel verwendet werden. Die Analysen des Reaktors R 2.29
wurden alle zwei Wochen durchgefiihrt, wéahrend CSB (Chemischer Sauerstoffbedarf) und

TKN (Gesamt-Kjeldahl-Stickstoff) alle vier Wochen analysiert wurden.

Die Zentrifugation der Proben fur die Durchfihrung der Analysen lief bei
10000 x g und 10 °C fiir 10 min. Der Uberstand wurde anschlieRend analysiert.

3.3.1 pH-Wert

Der pH-Wert ist ein wichtiger Parameter fur die Beurteilung der allgemeinen
Prozessstabilitat. Zur Bestimmung wurde ein pH-Messgerat mit einer Messsonde verwendet.
Nach dem Abspulen der Messsonde mit destilliertem Wasser wurde sie in die nicht
zentrifugierte Probe getaucht. Der pH-Wert wurde notiert, nachdem sich ein stabiler
Messwert eingestellt hatte. Es war wichtig, dass die Probe mdglichst schnell nach der
Probenahme gemessen wurde, da sonst der pH-Wert ansteigen kénnte. Der Grund dafiir war

das Austreiben von leichtfliichtigen organischen Sduren (Henkelmann et al., 2010).
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3.3.2 FOS nach Kapp und FOS/TAC nach FAL

FOS (fliichtige organische S&uren) und FOS/TAC (Pufferkapazitét) sind wichtige, einfach
und schnell zu bestimmende Parameter zur Beurteilung des Zustands und der
Prozessstabilitat der Biogasreaktoren der Pilotanlage. Hier wurde mittels Titration die
Konzentration an flichtigen organischen Sduren und das Puffervermdgen von
Calciumcarbonat (CaCOz) bestimmt. Dazu wurden die zentrifugierten Proben (10 mL) in
einem automatisierten Titrationsgerat mit einer 0,2 N Schwefelséure-Losung schrittweise zu
definierten pH-Werten titriert. Fir die Bestimmung von FOS nach Kapp wurde der
Verbrauch an Schwefelsdure bis zu den pH-Werten 5, 4,4, 4,3 und 4,0 gemessen. Fur die
Bestimmung von FOS/TAC nach FAL wurde der Verbrauch an Schwefelsaure bis zu den
pH-Werten 5,0 und 4,4 gemessen (Liebetrau et al., 2013).

Die Konzentration der organischen Sduren kann mit der folgenden Formel berechnet

werden:

FOS [mg/L] = 131 340 * (VpH4,00-Vphs,00) * Nuzsos 3,08 * VpHa3 «NH2s02 , 1000 — 10,9 (3)

Vprobe Vprobe

e VpHao0: Volumen der titrierten Sdure bis zu pH 4,00 in [mL]
e  VpHa3: Volumen der titrierten S&ure bis zu pH 4,3 in [mL]

e Vpns00: Volumen der titrierten S&ure bis zu pH 5,0 in [mL]
e NH2sos: Normalitat von Schwefelsdure in [mol/L]

Das Verhaltnis zwischen FOS und TAC kann mit der folgenden Formel berechnet werden:

20 Ngj
<(VpH4,4- —VpHS‘O)*VPrObe*%*1,66_0,5>*SOO*VPTObe

0,5%N szure *VpHs,0*Mcaco3*1000

FOS/TAC [g FOS/ g CaCOs] =

(4)

e  VpHaa: Volumen der titrierten Sdure bis zu pH 4,4 in [mL]
e Vphso: Volumen der titrierten Séure bis zu pH 5,0 in [mL]
e NH2sos: Normalitat von Schwefelsdure in [mol/L]

e Mocacos: Molare Masse von Calciumcarbonat [g/mol]

Ein Nachteil dieser Methode ist, dass Proben mit einem pH-Wert unter 5 nicht gemessen
werden konnen. Im Hydrolyse-Fermenter der Pilotanlage konnte FOS dauerhaft nicht

bestimmt werden, da der pH-Wert unter 5 lag (Liebetrau et al., 2013).
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3.3.3 Stickstoffparameter

Die Messung der Stickstoffkonzentration in den verschiedenen Stufen der Fermentation ist
von sehr grofRer Bedeutung, da zu hohe Stickstoffkonzentrationen den Prozess hemmen
kdnnen, indem sie das Wachstum der Mikroorganismen hemmen (Chen et al., 2008). Im

Folgenden werden die Analysemethoden fir die jeweiligen Stickstoffparameter vorgestellt.

3.3.3.1 Ammoniumstickstoff

Die Ammoniumstickstoff-Konzentration in den Biogasreaktoren und im Anammox-Reaktor
wurde photometrisch bestimmt. Dazu wurde die zentrifugierte Probe entsprechend verdinnt.
AnschlieRend wurden 25 mL der verdlnnten Probe in eine Kivette gegeben und mit jeweils
3 Tropfen Polyvinylalkohol und Mineralstabilisator versehen. Nach der Bestimmung des
Nullpunktes wurde 1 mL NeRler-Reagenz in die Probe gegeben und nach mindestens 3 min
Wartezeit konnte die Ammoniumstickstoff-Konzentration gemessen werden. Das Nef3ler-
Reagenz (Kaliumtetraiodomercurat K2 [Hgl4]) reagierte mit Ammonium-Stickstoff und
bildete einen Rotbraunen Farbkomplex [Hg2N]I. Mithilfe dieses Farbkomplexes konnte die
Konzentration von Ammoniumstickstoff photometrisch bestimmt werden. Ein Nachteil
dieser Methode ist, dass die Messung gestort und verfalscht sein kann, wenn die Proben eine
zu starke Eigenfarbung aufweisen (Liebetrau et al., 2013).

Im Anammox-Reaktor wurde der Abbau von Ammoniumstickstoff bestimmt. Er wurde mit

der folgenden Formel berechnet:

Abbaugrad bezogen auf Fermenter [%] =

(NH] (Nach Subtratzugabe) * Vi) —(NH] (vor Subtratzugabe) * Vg)
NH}(Nach Subtratzugabe)+Vg

Abbaugrad bezogen auf Zulauf [%] =

(NH] (Nach Subtratzugabe) * Vi) —(NH} (vor Subtratzugabe) * Vg)
NH} (Zulauf)*l

Vrist der Fullstand und | ist das Volumen des Zulaufs von Anammox-Reaktor in [L].

NH; stellt die Konzentration von Ammoniumstickstoff in [mg/L] dar.

3.3.3.2 Ammoniak

Ammoniak ist eine farblose, stark riechende chemische Verbindung, die aus einem

Stickstoffatom und drei Wasserstoffatomen besteht. Es handelt sich um ein stark basisches
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Gas, das leicht in Wasser l6slich ist und eine alkalische Losung bildet. Wie bereits im
vorherigen Kapitel erwahnt wurde, ist Ammoniak fur seine hemmende Wirkung auf den
Garprozess bekannt. Im Folgenden wird die Berechnungsformel flir Ammoniak dargestellt.
Diese Formel basiert auf der pH-Wert- und Temperaturabhéngigkeit des Ammonium-
Ammoniak-Gleichgewicht (Janke et al., 2022).

0,9441*NH,—N

[NHs] = S orepm [9/L] (8)

pKs= 0,0025 + 22287 (qg)
T+273,15

e NHs;: Ammoniak-Konzentration [g/L]
o NHs-N: Ammoniumstickstoff-Gehalt (Summe Ammonium und Ammoniak) [g/L]
e pKs: negativer dekadischer Logarithmus der Saurekonstante

3.3.3.3 Nitritstickstoff

Die zentrifugierten Proben wurden zundchst in den Messbereich der entsprechenden Tests
verdiinnt. Anschliefend wurden 0,2 mL der verdiinnten Proben in die Nitrit-Klvetten
pipettiert. Die Kuvetten wurden verschraubt und durch Schitteln homogenisiert, um das im
Deckel befindliche Nitrit-Reagenz mit der Probe zu mischen. Nach einer Wartezeit von

10 min wurden die Kiivetten bei einer Wellenldnge von 515 nm im Photometer ausgewertet.

3.3.3.4 Nitratstickstoff

Fur die Bestimmung der Nitratstickstoff-Konzentration wurden 1 mL der zentrifugierten
verdunnten Proben langsam in die Nitrat-Klivetten pipettiert. AnschlieBend wurde das
beigefligte Reagenz A in einem Volumen von 0,2 mL langsam zugegeben. Die Kiivetten
wurden geschwenkt, um eine homogene Mischung herzustellen. Nach einer Wartezeit von
15min war die Reaktion in der Kivette abgeschlossen. Abschliefend wurde der

Nitratstickstoff-Gehalt bei einer Wellenldange von 345 nm mit dem Photometer gemessen.

3.3.3.5 Hydrazin

Um die Hydrazin-Konzentration zu bestimmen, wurde die zentrifugierte Probe zunédchst
entsprechend verdunnt. AnschlieBend wurden jeweils 2 mL der Probe und destilliertes
Wasser (Nullprobe) in separate Reagenzglaser pipettiert. In jedes Reagenzglas wurden dann
1 mL des Reagenzes 4-Dimethylaminobenzaldehyd gegeben und mittels Vortexmischer

homogenisiert. Nach einer Wartezeit von 3 min war die Reaktion zwischen den Substanzen
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vollstéandig abgeschlossen. Um die wéhrend der Reaktion in der Probe gebildeten Partikel
abzutrennen, wurde die Probe bei 4°C zusammen mit der Nullprobe mit einer
Zentrifugalbeschleunigung von 10.000 x g fir 5 min zentrifugiert. Anschliefend wurde der
Uberstand in Rechteck-K(ivetten pipettiert und im Photometer bei 455 nm gemessen. Dabei
wurde zuerst die Nullprobe und dann die Probe aus dem Reaktor in das Photometer

eingesetzt.

3.3.4TSund oTS

Der Trockensubstanzgehalt (TS) und der organische Trockensubstanzgehalt (0TS) gehdren
zu den wichtigen Parametern der Pilotanlage und werden als BezugsgroRe fir andere
Parameter verwendet, wie z. B. fir die Raumbelastung (g ors (L d)™) oder fiir die spezifische
Gasproduktion (mL/g ots Zulauf). Die Bestimmung von TS und oTS erfolgte in Anlehnung
an die DIN 12889 bzw. DIN 12879. Bei homogenen Proben wurde zunéchst ein Tiegel leer
gewogen und anschlielend mit der Probe geflllt und erneut gewogen. Fir die Bestimmung
der TS wurde der gefillte Tiegel im Trockenschrank bei 105 °C getrocknet, bis keine weitere
Gewichtsabnahme mehr festzustellen war. Das konstante Gewicht wurde notiert. Flr die
Bestimmung der oTS wurde der Tiegel im Muffelofen bei 220 °C 30 min und dann bei
550 °C 2 Stunden gegliht. AnschlieBend wurde der Tiegel erneut gewogen. Bei
inhomogenen Proben wurde zunachst eine groRe Schale mit 200 g bis 250 g Probe
getrocknet. Die getrocknete Probe wurde auf eine KorngroBe von <1 mm zerkleinert.
Daraus wurde eine reprasentative Probe genommen und der oTS wurde wie oben
beschrieben bestimmt (Liebetrau et al., 2013).

Berechnung der Trockensubtanz:

TS = 100* Mtrocken ~Mieer [%] (10)

Mtrocken ~Mieer

Berechnung der organischen Trockensubtanz:

oTS= IOO*mtrocken_mgeglﬁht [%TS] (ll)

Mtrocken—Mleer

3.3.5CSB

Der chemische Sauerstoffbedarf (CSB), angegeben in g O2/L, ist die Menge an O, die

bendtigt wird, um organische Substanzen zu oxidieren. Zur Bestimmung des CSB wurde die
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zentrifugierte Probe entsprechend verdunnt, um einen Messwert zwischen 1.000 mg/L und
10.000 mg/L zu erhalten. Das Messprinzip besteht darin, dass durch Zugabe von 0,5 mL
Probe in den CSB-Kivettentest (Oxidationsmittel) die organischen, oxidierbaren Stoffe
oxidiert werden. Nach einer Reaktionszeit von 2 Stunden bei 150°C wurden die Proben
15 min lang abgekdhlt. Die Messkiivette wurde dann in das Photometer gestellt und der CSB
photometrisch bei 605 nm Wellenldnge gemessen.

3.3.6 Headspace-Gaschromatographie

Fur die Bestimmung der Konzentration der im Gdrrest vorhandenen organischen S&uren
(z. B. Essigsdure, Propionsdure, Isobuttersdure, n-Buttersdure, Isovalerianséure, n-
Valeriansaure, Hexansdure usw.) wurde die Headspace-Gaschromatographie verwendet.
Dies ist eine weit verbreitete Methode zur quantitativen Bestimmung einzelner Stoffe in
einem Stoffgemisch. Zur Vorbereitung wurde die zentrifugierte Probe entsprechend
verdunnt, und es wurden 3 g in ein 20-mL-Headspace-Vial eingewogen. Nach Zugabe von
1 mL internem Standard (2-Methylbuttersdure mit einer Konzentration von 184 mg/L),
0,5 mL Methanol und 2,5 mL Schwefelsdure (1:5 Verdinnung) wurden die Proben sofort
mit geeigneten Kappen verschlossen. Die Proben wurden bis zur Durchfihrung der
Analysen im Kuhlschrank bei 4 °C gelagert. Die Bestimmung erfolgte dreifach. Der
verwendete Gaschromatograph war mit einem Flammenionisationsdetektor ausgestattet und
verfiigte Uber eine FFAP-Saule (Free Fatty Acid Phase) mit einem Trégergas. Die FFAP-
Saule war speziell fur die Trennung und Analyse von freien Fettsduren entwickelt worden.
Sie hatte eine L&nge von 60 m, einen Durchmesser von 0,25 mm und eine Filmdicke von
0,5 um (Liebetrau et al., 2013).
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4. Ergebnisse und Diskussion

In diesem Kapitel werden die Ergebnisse aus dem Betrieb der Pilotanlage tber eine
Versuchszeitraum von 275 Tage gezeigt.
4.1 Futtermittelanalyse

Tabelle 4 zeigt eine Ubersicht uber die Ergebnisse der Futtermittelanalyse je nach Substrat
und Charge. In der Tabelle sind TS (%rm), 0TS (%rts) sowie Ammoniumstickstoff

dargestellt.

Tabelle 4: Ergebnisse der Futtermittelananalyse der verwendeten Substrate

HTK 07.04.2022 47,58 62,73 1,72
12.12.2022 52,31 49,69 5,60
26.05.2023 48,16 64,10 4,05

Rindermist 07.04.2023 26,21 64,71 0,48
21.11.2023 33,61 69,02 0,60
22.03.2023 32,24 84,31 0,50

Maissilage 05.05.2023 29,29 96,97 0
15.11.2023 32,49 95,46 0,41
13.01.2023 27,92 98,06 0,15
06.03.2023 32,39 96,25 0,24
27.04.2023 34,18 96,09

Getreideschrot | 07.04.2022 87,67 98,37 0
16.01.2023 88,24 98,40 0,00

Hihnertrockenkot (HTK ) wies einen durchschnittlichen TS-Gehalt von etwa 50 %gwm auf
und zeigte vor allem in den letzten beiden Chargen die hdchste Ammoniumstickstoff-
Konzentration, die bei 5,6 bzw. 4,05 g/L lag. Im Vergleich dazu wies Rindermist einen
niedrigeren durchschnittlichen TS-Gehalt auf und hatte wesentlich niedrigere
Ammoniumstickstoff-Konzentrationen im Vergleich zu HTK. Maissilage hatte den
niedrigsten TS-Gehalt, wéhrend Getreideschrot den hdchsten TS-Gehalt aufwies. Die
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Ammoniumstickstoff-Konzentration in der Maissilage und im Getreideschrot war sehr
niedrig bzw. nahezu null.

4.2 Biogasausbeute und Gasqualitat

In diesem Kapitel wird die Gasproduktion der Gesamtanlage und die Gaszusammensetzung
der jeweiligen Biogasreaktoren dargestellt und diskutiert.

4.2.1 Biogasausbeute

In Abbildung 6 ist zundchst die absolute und die spezifische Biogasproduktion der gesamten
Anlage wéhrend des Versuches dargestellt.
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Abbildung 6: Absolute und spezifische Gasproduktion der gesamten Anlage

Die absolute Gasproduktion der Gesamtanlage in [L/d] stieg in den ersten 50 Tagen des
Versuchs schnell an und erreichte anschlieBend einen stationaren Zustand. Dabei lag sie
wahrend der stationdren Phase stets tber 500 L/d und meist im Bereich von 600 L/d bis
700 L/d. Die maximale erreichte absolute Biogasproduktion betrug 864 L/d am Tag 109. Die
spezifische Gasproduktion in [mL/g oTS] verlief in &hnlicher Weise. Die meisten Werte
lagen zwischen 500 mL/g oTS und 600 mL/g oTS. Diese experimentell ermittelte
spezifische Gasproduktion wird mit den theoretischen Richtwerten aus der Datenbank des
KTBL (Kuratorium fir Technik und Bauwesen in der Landwirtschaft) verglichen. Im
Folgenden sind die theoretischen Richtwerte flr die Biogasproduktion mit dem verwendeten
Substrat aufgefihrt:
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e Huhnertrockenkot: 456 mL/g 0TS
e Rindermist: 450 mL/g 0TS

e Getreideschrott: 670 mL/g 0TS

e Maissilage: 660 mL/g 0TS

Aus den theoretischen Richtwerten fir die Biogasproduktion und der téaglichen
Zusammensetzung des Substrats ergibt sich laut der KTBL-Webanwendung eine gesamte
spezifische Biogasproduktion von 590 mL/g oTS. Daraus lasst sich die theoretische
Biogasproduktion wie folgt berechnen: 590 mL/g oTS * 1.159 g 0TS/d = 737 L/d. Dabei
bezeichnet die Angabe von 1.159,4 g oTS/d der Mittelwert von der taglich zugefiihrten
Menge an oTS (Kuratorium fir Technik und Bauwesen in der Landwirtschaft e.V., 2023).

Fur die stationdre Phase ab Versuchstag 50 wurde ein Mittelwert fir die absolute
Gasproduktion von 628 L/d ermittelt. Der Vergleich zwischen dem Mittelwert der
gemessenen Biogasproduktion und der theoretischen Gasausbeute von 737 L/d ergab eine
Abweichung von 14%. Diese geringfligige Abweichung lasst darauf schlieRen, dass die
Biogasproduktion der Pilotanlage insgesamt als gut bewertet werden kann. Vor diesem
Hintergrund kann die Schlussfolgerung gezogen werden, dass die Pilotanlage wahrend des
Betriebs keine signifikanten Stérungen aufwies, die die Gasproduktion beeintrachtigt oder
gehemmt hatten. Die 14%ige Abweichung vom theoretischen Wert lasst sich unteranderem
auf Unterschiede zwischen der theoretischen und der realen Zusammensetzung der Substrate

zurlickfihren.

4.2.2 Gasqualitat

In Abbildung 7, Abbildung 8 und Abbildung 9 ist die Gaszusammensetzung fir die

jeweiligen Biogasreaktoren dargestellt.

30



120 10000

9000
100 C ] m
[ ] A O o i 8000
< ‘.'. .ﬁ" 4 7000 &
= 80 C L) L] o
= oo 6000 .S CH4 [%]
€ i 9
S 60 5000 £ 02 [%]
C ©
e ° 4000 $  ©CO02[%]
S 40 S
5 ° 3 eH2ppm
2 ‘. ° 3000 3 pp
° ® & 2000 ® H2S ppm
20 .’ . .0 e o ) .. 7 X3
\ o‘“m 1000
0 ~ o ha® m 0
0 50 100 150 200 250 300

Zeit [d]

Abbildung 7: Gaszusammensetzung im Hydrolyse-Fermenter

Nach 80 Versuchstagen nahm die Kohlendioxid-Konzentration bis zum Ende des Versuchs
einen Mittelwert von 98 % an, was der hdchsten Konzentration im Hydrolyse-Fermenter
entspricht. Gleichzeitig blieb die Methan-Konzentration konstant mit einem Mittelwert von
0,39 %. Die Sauerstoff-Konzentration im Hydrolyse-Fermenter lag meistens unter 1 %. Die
Wasserstoff-Konzentration unterlag haufigen Schwankungen wahrend des Versuchs,
uberschritt jedoch nicht 3000 ppm. Die Schwefelwasserstoff-Konzentration lag zu Beginn
des Versuchs knapp unter 6000 ppm, bevor sie im Bereich von 100 ppm sank. Ab dem
Versuchstag 150 stabilisierte sie sich im Bereich von 1000 ppm.

Die anfanglichen Schwankungen in der Sauerstoffkonzentration sind auf Prozessstérungen
zuruckzufiuhren. Am 23. Versuchstag wurde der Reaktor aufgrund eines Rihrer-Ausfalls
geoffnet, wodurch die Sauerstoffkonzentration an diesem Tag auf 20 % stieg. In den
folgenden Wochen wurden wiederholt erhdhte Sauerstoffwerte gemessen. AuRerdem betrug
die Konzentration am 60. Versuchstag 7,86 %, was auftrat, weil der Fillstand im Reaktor zu
niedrig war und Sauerstoff durch das Zufiihrungsrohr fir das Substrat in den Reaktor
gelangte. Am Versuchstag 114 wurde der Reaktor erneut gedffnet, diesmal aufgrund einer
Blockade im Rihrwerk. Dies flihrte zu einer erhdhten Sauerstoff-Konzentration und einer

geringeren Kohlendioxid-Konzentration.
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Abbildung 8: Gaszusammensetzung im Hauptfermenter

Nach anfanglichen Schwankungen (50 Versuchstage) lag die Methankonzentration im
Hauptfermenter zwischen 54 % und 64 %. Der Mittelwert lag bei 61 %. Die Kohlendioxid-
Konzentration war niedriger und betrug zwischen 45 % und 36 %. Der Mittelwert lag bei
von 37 %. Die Sauerstoff-Konzentration blieb wahrend der gesamten Zeit nahe null.
AuRerdem wurden Wasserstoff und Schwefelwasserstoff in Konzentrationen von weniger

als 250 ppm gemessen.
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Abbildung 9: Gaszusammensetzung im Nachgérer
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Im Nachgérer lag der Mittelwert der Methan-Konzentration nach anfénglichen
Schwankungen (bis zum Versuchstag 50) bei 58,44 % und lag somit knapp unter der
Methan-Konzentration im Hauptfermenter. Der Mittelwert der Kohlendioxid-Konzentration
betrug 41 % und lag somit knapp Uber der Kohlendioxid-Konzentration im Hauptfermenter.
Sauerstoff wurde in sehr niedrigen Konzentrationen gemessen, nahezu null. Wasserstoff
hatte wahrend des gesamten Zeitraums eine Konzentration von weniger als 50 ppm. Der

Schwefelwasserstoff bewegte sich im Bereich zwischen 200 ppm und 300 ppm.

Die Messung der Gaszusammensetzung ist von groRer Bedeutung. Hier steht im Fokus die
Konzentration von Methan, der der Energietrdger im Biogas darstellt. Daher wird die
Gasqualitat hauptséchlich anhand des Methangehalts beurteilt. Laut der KTBL-Datenbank
betrdgt die Methanausbeute aus Rindermist etwa 55% und aus Hihnertrockenkot etwa 65%.
Im Hauptfermenter wurde einen Mittelwert-Konzentration von 61 % gemessen. Die

gemessenen Werten liegen also im Rahmen der durch KTBL ermittelte Werte.

Die gute Gasqualitat ist zum einen auf die zweistufige Prozessfiihrung zurtickzufiihren. Im
Hydrolyse-Fermenter wird aufgrund unvolistandigen Substratabbaus hauptséchlich
Kohlendioxid gebildet. Wenn der Prozess einstufig ablaufen wiirde, kénnte Kohlendioxid in
das Biogas gelangen und die Gasqualitat beeintrachtigen. Zum anderen kénnte die gute
Qualitat auf eine optimale Nahrstoffzusammensetzung im Substrat hinweisen, die die
Gasausbeute erhoht. Substrate mit hohem Fett- oder Proteingehalt weisen in der Regel
hohere Methanausbeuten auf als solche mit hohem Kohlenhydratanteil. Zudem wird bei
hoéheren Temperaturen oft ein hdoherer Kohlendioxid-Volumenanteil beobachtet.
Kohlendioxid tragt nicht zur Energieerzeugung bei und wirkt verdiinnend im Biogas.
Dadurch sinkt der Heizwert des Biogases mit steigender Kohlendioxid-Konzentration.
Abhéngig von der Konzentration und Verwendung des Biogases muss das Kohlendioxid
mdoglicherweise aufwendig, beispielsweise in Druckwasseranlagen, abgetrennt werden
(Eder and Krieg, 2012).

Wie schon erwéhnt wurde, war die Schwefelwasserstoff-Konzentration im Hydrolyse-
Fermenter unmittelbar nach der Inbetriebnahme der Reaktoren hoch und dann nahm sie ab.
Diese Abnahme steht in Verbindung mit der Zugabe des Eisenpréparats (Deuto Clear). Das
im Eisenpraparat enthaltene Eisen reagiert mit Schwefel, sodass schwerldsliche Eisensulfide
ausgefallt werden. Hinsichtlich der Schwefelwasserstoff-Hemmung gibt es in der Literatur

entsprechende Angaben. Durch die Umrechnung von den in Kapitel 2.2 erwéhnten
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Hemmkonzentrationen flir die Fliussigphase ergeben sich  Schwefelwasserstoff-
Hemmkonzentrationen in der Gasphase von 13.000 ppm und 60.000 ppm (Mollekopf et al.,
2006). Die gemessene Konzentration von Schwefelwasserstoff im Biogas der Pilotanlage
war jedoch viel niedriger als die genannten Hemmkonzentrationen. Allerdings ist es oft
erforderlich, das Biogas zu entschwefeln. Schwefelwasserstoff ist korrosiv und giftig. Die
Entschwefelung des Biogases ist besonders wichtig, bevor es in Anwendungen wie
Gasmotoren eingesetzt oder in das Gasnetz eingespeist wird. Dies dient der Vermeidung von

Schéden an Anlagen, Umweltbelastungen und Gesundheitsrisiken (Eder and Krieg, 2012).

4.3 Verlauf des pH-Werts in den Reaktoren

Abbildung 10 zeigt den Verlauf des pH-Wertes. Erfasst wurde der pH-Wert im Hydrolyse-

Fermenter, im Hauptfermenter, im Nachgarer sowie im Anammox-Reaktor.
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Abbildung 10: Entwicklung des pH-Wertes in der gesamten Anlage

Im Zuge der Inbetriebnahme des Hydrolyse-Fermenters fiel der pH-Wert von 5,6 auf 4,3,
bevor er ab dem Versuchstag 29 und bis Ende des Versuchs konstant bei etwa 4,5 blieb. In
den letzten 50 Versuchstagen stieg der pH-Wert leicht auf 4,8 an. Im Hauptfermenter war
der pH-Wert weitgehend konstant. Zu Beginn des Versuchs betrug der pH-Wert im
Hauptfermenter 7,8 und am Ende 8,1. Der HOchstwert von 8,5 wurde am Tag 248 erreicht.
Gleiches galt auch fur den Nachgarer, der weitgehend konstant blieb. Dabei schwankte der
pH-Wert zwischen 7,5 und 8,3. Im Anammox-Reaktor war der pH-Wert im Vergleich zu

den drei Biogas-Reaktoren am hochsten und war ebenfalls konstant. Wahrend des gesamten
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Versuchs lag er tiber 8,5, jedoch knapp unter 9 wobei gegen Ende des Versuchs einige Werte

uber 9 gemessen wurden.

Der pH-Wert im Hydrolyse-Fermenter war am niedrigsten, was auf die Saurebildung durch
den anaeroben Abbau des Substrats zuriickzufthren ist. Durch den Abbau von Glukose,
Fettsduren und Aminoséuren entstehen kurzkettige Sduren. Diese kurzkettigen Sduren
reagieren im Fermenter und senken den pH-Wert. Der pH-Wert im Hauptfermenter und im
Nachgarer lag hoher, weil die Sauren abgebaut wurden. Der pH-Wert hat einen direkten
Einfluss auf das Wachstum und den Stoffwechsel der Mikroorganismen. Das pH-Wert-
Optimum fiir die methanogenen Archaeen liegt zwischen 6,5 und 8,2 (Speece, 1996). Der
Vergleich mit den gemessenen pH-Werten im Hauptfermenter zeigt, dass dieser weitgehend
im optimalen Bereich liegt. Die Pufferkapazitat sorgt dafir, dass der pH-Wert konstant
bleibt. Wichtige Puffersysteme im Fermenter sind das Calciumcarbonat-Puffersystem und
das Ammonium-Ammoniak-Puffersystem. Durch den hoheren pH-Wert im Hauptfermenter
lag der Ammoniumstickstoff Uberwiegend als Ammoniak vor. Dabei kann eine erhohte
Ammoniak-Konzentration zunéchst eine positive Wirkung auf die Pufferkapazitat haben.
Dadurch kann der pH-Wert durch das Ammonium-Ammoniak-Puffersystem stabilisiert
werden. Die Ergebnisse des pH-Werts in den Biogasreaktoren zeigen, dass der Verlauf des
pH-Werts keine Auffalligkeiten aufwies. In Betracht dessen, dass die Biogasproduktion im

optimalen Bereich lag, zeigt der pH-Wert auch einen optimalen Verlauf.

Wie bereits erwéhnt, liegt das pH-Optimum der Anammox-Bakterien zwischen 7,5 und 8.
Der pH-Wert lag tber dem Optimum. Ob der Prozess trotz des leicht erhdhten pH-Werts
effektiv  abgelaufen ist, zeigt sich erst durch die Auswertung des
Ammoniumstickstoffabbaus. Hohere Ammoniak-Konzentrationen, die im Zusammenhang
mit einem hoheren pH-Wert stehen, konnen auch eine hemmende Wirkung auf die
Nitritation haben. Diese Hemmwirkung wurde fur die Nitritation bei einem pH-Wert
zwischen 9 und 10 festgestellt (Rosenwinkel et al., 2004). Es kann jedoch sein, dass eine
Anhebung des pH-Werts einen positiven Einfluss auf das gesamte Anammox-Verfahren hat.
Durch die Erhéhung des pH-Werts und damit verbunden die Erhéhung der Ammoniak-
Konzentration erfolgt eine selektive Hemmung der unerwtinschten Oxidation von Nitrit zu
Nitrat (Nitratation), da sie empfindlicher gegenliiber Ammoniak ist. Dadurch wird die

Bildung von Nitrat reduziert. Es ist jedoch entscheidend, dass die Anammox-Aktivitét
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ausreichend ist, um das gebildete Nitrit effektiv abzubauen, da andernfalls eine

Anreicherung von Nitrit auftreten kann (Lackner and Horn, 2013).

4.4 Verlauf des FOS-Gehalts und des FOS/TAC

In Abbildung 11 und Abbildung 12 sind die Verldaufe der FOS-Konzentration und der

FOS/TAC-Konzentration von Hauptfermenter und Nachgarer im Versuchszeitraum

dargestellt.
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Abbildung 11: Entwicklung der FOS-Konzentration im Hauptfermenter und im Nachgérer
In den ersten 50 Versuchstage stieg die FOS-Konzentration im Hauptfermenter schnell an
und erreichte am Tag 24 ihren Hochstwert von 8,4 mg/L. Danach fiel sie schnell ab und blieb
mit 2,2 mg/L (Mittelwert) auf einem konstanten Niveau. Vom 184. Versuchstag bis zum
Ende des Versuchs stieg die FOS-Konzentration im Hauptfermenter um 24 % an. Im
Nachgarer stieg die Konzentration kontinuierlich an. Sie lag zu Beginn des Versuchs bei

0,5 mg/L und stieg am Ende auf 2,4 mg/L, was einem Anstieg von 350 % entsprach.

36



0,6

o 05
O
©
]
P
S 04
[N
20
-
I 03
- Hauptfermenter
S
s 02 ® Nachgérer
< o @ U868 e 8% ®
E (1)
@) 0,1

0

0 50 100 150 200 250 300
Zeit [d]

Abbildung 12: Entwicklung der FOS/TAC-Konzentration im Hauptfermenter und im Nachgarer

Die FOS/TAC-Konzentration im Hauptfermenter blieb nach den Schwankungen in den
ersten 31 Tagen konstant bei 0,18 gFOS/gCaCOs und wies kaum nennenswerte
Abweichungen auf. Im Nachgarer war ebenfalls die FOS/TAC-Konzentration nach
Schwankungen in den ersten 66 Tagen weitgehend bei 0,17 gFOS/gCaCOs konstant.

Die fliichtigen organischen S&uren sind bereits im Garsubstrat vorhanden und entstehen als
Abbauprodukte der Hydrolyse wahrend der Fermentation. Bei einem pH-Wert von ca. 8
(Hauptfermenter) liegen mehr als 99,9 % der S&uren (Essigsaure, Buttersaure und
Propionsdure) dissoziiert vor. Die Hemmwirkung der organischen Sduren geht hauptsachlich
vom undissoziierten Anteil aus, da sie als lipophile Verbindungen in Zellen eindringen und
dort die Proteine der Zelle veréandern (Deublein and Steinhauser, 2011). Daher kann eine
Hemmung durch organische S&uren ausgeschlossen werden. Die FOS/TAC-Konzentration
ist wéhrend des gesamten Prozesses kontant auf einem niedrigen Niveau geblieben. Dies
weist darauf hin, dass genligend Pufferkapazitat im System vorhanden war, um eine
Ubersauerung im Sytem vorzubeugen. Basierend auf Erfahrungen werden Prozesse als nicht
gehemmt bewertet, wenn die FOS/TAC-Konzentration kleiner als 0,3 g FOS/g CaCOs ist
(Deublein and Steinhauser, 2011). Sowohl die FOS-Konzentration als auch die FOS/TAC-

Konzentration zeigen also, dass wahrend des Prozesses keine Ubersauerung auftrat.
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4.5 Sdurespektrum

In Abbildung 13, Abbildung 14 und Abbildung 15 ist die Konzentration der organischen
Sauren im Hydrolyse-Fermenter, Hauptfermenter und Nachgéarer dargestellt. Da die Sauren
in sehr unterschiedlichen Konzentrationen vorliegen und um die Ubersichtlichkeit zu

wahren, wurde die Y-Achse in den drei Diagrammen logarithmisch beschriftet.
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Abbildung 13: Entwicklung der S&urekonzentration im Hydrolyse-Fermenter

Die Konzentration von Essigsdure und Milchsédure im Hydrolyse-Fermenter war trotz
wiederkehrender Schwankungen am hdchsten (Essigséure zwischen
15.920 und 26.114 mg/L, Milchsaure zwischen 15.690 und 36.151 mg/L). Danach folgte die
Konzentration von n-Buttersdaure und Propionsdure, die sich im Bereich zwischen
100 und 1.000 mg/L  bewegten. Ethanol unterlag wéhrend des Versuchs grofien
Schwankungen (zwischen 217 und 1.528 mg/L). Ameisensdure und n-Valerianséure wurden
im Hydrolyse-Fermenter in geringeren Konzentrationen gefunden (Ameisenséure zwischen
1,55 und 158 mg/L, n-Valeriansaure zwischen 4,86 und 196 mg/L). Der Streubereich aller
Konzentrationen ist im Verlauf des Versuchs immer kleiner geworden, und insgesamt wies

keine der Sauren einen Anstieg auf, der auf Ubersauerung hindeutet.
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Abbildung 14: Entwicklung der Saurekonzentration im Hauptfermenter
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Im Hauptfermenter konnte beobachtet werden, dass sowohl Milchsdure als auch

Propionséure nicht mehr nachgewiesen werden konnten. Auch die Konzentration von

Essigsdure im Vergleich zum Hydrolyse-Fermenter sank (bewegte sich zwischen

88 und 271 mg/L). Ahnliches galt fiir Ameisenséure, deren Konzentration sank aber im

Gegensatz zur Hydrolyse konstant blieb. Die Konzentrationen von n-Butterséure, n-

Valeriansaure und Ethanol gingen ebenfalls stark zuriick und tberschritten tber die gesamte

Versuchszeit nicht den Wert von 3 mg/L.
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Abbildung 15: Entwicklung der S&urekonzentration im Nachgéarer
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Im Nachgdrer sank die S&urekonzentration weiter, wobei keine der Konzentrationen
100 mg/L Uberschritt. Hier waren die Konzentrationen von Ameisen- und Essigsaure am
hochsten (beide zwischen 10 und 100 mg/L), wahrend die Konzentrationen von n-
Buttersdure, n-Valeriansédure und Ethanol Uber die gesamte Zeit unter 3 mg/L lagen. Es ist
jedoch zu beachten, dass einige der oben genannten Konzentrationen unterhalb der
Bestimmungsgrenze lagen. Dies betrifft Ameisensdure im Hydrolyse-Fermenter, fur die eine
Bestimmungsgrenze von 1,95 mg/L galt, sowie n-Valeriansdure und Isovaleriansaure im
Hauptfermenter und im Nachgarer, fir die eine Bestimmungsgrenze von 2,67 bzw.
2,63 mg/L galt. Darliber hinaus lagen die Konzentrationen von n-Buttersaure und
Isobutterséure im Hauptfermenter und im Nachgarer unterhalb der Bestimmungsgrenze von
2,22 mg/L. Dies bedeutet, dass das Messverfahren Konzentrationen unterhalb der
Bestimmungsgrenze nicht genau quantifizieren kann. Neben den im Diagramm dargestellten
Séuren wurden die Proben auf andere S&uren analysiert. Die meisten lagen in sehr geringen
Konzentrationen vor und lagen unterhalb der Nachweisgrenze. In den Biogasanlagen im
Industriemal3stab werden Gblicherweise bestimmte Séuren genauer untersucht, da sie als
Indikatoren flr die Prozessstabilitadt dienen. Dazu gehdren beispielsweise Propionséure,
Milchsdure, Ameisensdure, Essigsdure, Iso-Buttersdure und Isovaleriansdure. Die
Konzentrationen von Alkoholen sind ebenfalls prozessrelevante GroRen, wobei Ethanol der

meistuntersuchte Alkohol ist.

In einem stabilen Prozess gilt: Die Bildungsrate und die Abbaurate der organischen Sdauren
miussen gleich sein. Die Anreicherung von organischen Sauren kann ein friher Hinweis auf
UnregelmaRigkeiten im Biogasprozess sein (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V.
(FNR), 2016) Obwohl die Bestimmungsmethode des Summenparameters (FOS-
Konzentration) durch Titration verwendet wird, kann man im Fall einer FOS-Zunahme nicht
genau herausfinden, welche Hemmung vorliegt. Die Bestimmung des Saurespektrums ist

daher aussagekraftiger.

Im Hauptfermenter zeigten die ersten beiden Messungen hohere Konzentrationen sowohl
von Essigsédure als auch von Propionsdure. Ab der dritten Messung nahm die Essigsdure
signifikant ab, und Propionsdure konnte nicht mehr nachgewiesen werden. Diese
Schwankungen sind typisch fur die Anfahrphase, bei der in der Regel variierende
Sdurekonzentrationen auftreten. Nach Abschluss dieser Anfahrphase hatte sich die

Essigsaure-Konzentration stabilisiert. Hohe Konzentration sowohl von Essigséure als auch
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von Propionsdure kdnnen den Biogasprozess beintrachtigen. Es wurde in einer Studie
nachgewiesen, dass diese beiden Sduren miteinander interagieren. Wenn eine zu hohe
Essigsdure-Konzentration vorliegt, wird der Abbau von Propionsédure stark verringert und
umgekehrt. Eine Zunahme der Konzentration von Propionsaure wird oft kurz vor einem
Prozessversagen oder einer Hemmung beobachtet. In der gleichen Studie wurde eine
Konzentration von 2.000 mg/L Essigsdure und 500 mg/L Propionséure angegeben. Bei
diesem Verhéltnis wurde der Propionsdaure-Abbau signifikant verringert (Aguilar et al.,
1995). AuRerdem wird in verschiedenen Quellen darliber berichtet, dass ein
Propionsaure/Essigsaure-Verhaltnis (P/A) von 1,4 oder weniger als Indikator fir einen
stabilen Prozess gilt (Hill and Bolte, 1989). Die durchschnittliche Konzentration von
Essigsdure im Hauptfermenter betrug durchschnittlich 150 mg/L und Propionsédure konnte
nicht nachgewiesen. Eine Hemmung in diesem Zusammenhang kann anhand der

vorliegenden Studie ausgeschlossen werden.

Hill und Holmberg (1987) fuhrten eine Studie durch, bei der die erhthte Konzentration der
langkettigen Isobuttersaure und lIsovaleriansdure auf einen bevorstehenden Ausfall der
Fermentation bis zu einer Woche im Voraus hinwies. Tatsachlich legten die Daten nahe,
dass Konzentrationen von jeweils unter 5 mg/L auf einen guten, stabilen Prozess
hindeuteten. Konzentrationen zwischen 5 und 15 mg/L deuteten darauf hin, dass Probleme
entstanden und ein Ausfall unmittelbar bevorstand, wahrend eine Konzentration von mehr
als 15 mg/L darauf hindeutete, dass bereits ein Ausfall eingetreten war (Hill and Bolte,
1989). Im Hydrolyse-Fermenter waren zwar die Isobuttersdure und Isovalerianséure im
Vergleich zum oben genannten Grenzwert sehr hoch, wurden aber im Hauptfermenter

abgebaut und die Konzentration fiel schlieBlich unter den Grenzwert.

Zusammenfassend l&sst sich folgendes feststellen: Fir die Prozessstabilitat im
Biogasprozess ist entscheidend, dass die wéhrend der Hydrolyse gebildeten Sauren im
Hauptfermenter umgesetzt werden. Es st also positiv zu bewerten, dass die
Saurekonzentration im Hauptfermenter wesentlich niedriger ist als in der Hydrolyse-
Fermentation. Daruiber hinaus zeigt das S&urespektrum, dass die Konzentrationen der
langkettigen S&uren die Konzentration von Essigsaure nicht Uberschreiten. Wenn das
Spektrum deutlich hohere Konzentrationen der langkettigen S&uren im Vergleich zur

Essigsaure aufweist, lasst dies darauf schlielen, dass die Umwandlung dieser S&uren in
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Essigsdure gehemmt ist (Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e. V. (FNR), 2016). Jedoch
ist dieser Fall nicht gegeben.

4.6 Verlauf der Stickstoff-Konzentration in der Pilotanlage

In diesem Kapitel werden die Verlaufe von Ammoniumstickstoff in der gesamten
Pilotanlage sowie der Verlauf von Nitritstickstoff, Nitratstickstoff und Hydrazin im
Anammox-Reaktor dargestellt. Zum Ende dieses Kapitels erfolgt eine Betrachtung des

Ammonium-Abbaus im Anammox-Reaktor.

4.6.1 Stickstoff in den Biogasreaktoren

4.6.1.1 Ammoniumstickstoff in den Biogasreaktoren

In Abbildung 16 sind die Ammoniumstickstoff-Konzentrationen im Hydrolyse-Fermenter,

im Hauptfermenter sowie im Nachgérer dargestellt.
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Abbildung 16: Entwicklung der Ammoniumstickstoff-Konzentration in den Biogasreaktoren

Im Hydrolyse-Fermenter wurde in den ersten 59 Tagen eine Abnahme der Konzentration
festgestellt, bevor sie bis Ende des Versuchs stetig zunahm. Dabei stieg sie von 0,25 mg/L
auf 3,55 mg/L, was ca. einer 14-fachen Erhohung entspricht. Im Hauptfermenter wurde
ebenfalls in den ersten 80 Versuchstagen eine Abnahme der Konzentration festgestellt, bevor
sie bis Ende des Versuchs stetig zunahm. Die Konzentration stieg dabei von 2,1 mg/L auf
5,65 mg/L, was ungefdhr einer Verdreifachung entspricht. Ebenso stieg die

Ammoniumstickstoff-Konzentration im Nachgdrer an und erreichte einen Endwert von
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4,95 g/L, nachdem sie am Anfang des Versuchs bei 1,52 g/L lag. Das entspricht einer
Verdreifachung.

Wie bereits in Kapitel 2.3 erwéhnt, gelangt Stickstoff durch die Substratzufuhr in den
Reaktor, tberwiegend in Form von organisch gebundenem Stickstoff. Wahrend der
Fermentation wird der organisch gebundene Stickstoff von den Mikroorganismen abgebaut,
wobei Ammoniumstickstoff entsteht. In der Hydrolyse wird frisches Substrat zugegeben. Da
dort kein vollstandiger Abbau stattfindet, liegt der Stickstoff tiberwiegend in Form von
organisch gebundenem Stickstoff vor. Dies erklart die niedrigere Ammoniumstickstoff-
Konzentration in der Hydrolyse im Vergleich zum Hauptfermenter. Der Anstieg der
Ammoniumstickstoff-Konzentration ab Versuchstag 80 in der Hydrolyse kann dadurch
erklart werden, dass ammoniumstickstoffreiches Rezirkulat aus dem Anammox-Reaktor in
die Hydrolyse zugegeben wird. Im Hauptfermenter steigt die Ammoniumstickstoff-
Konzentration aus zwei Grinden an: Zum einen gelangt Ammoniumstickstoff aus der
Hydrolyse in den Hauptfermenter, und zum anderen wird der restliche organisch gebundene
Stickstoff dort zu  Ammoniumstickstoff umgesetzt und akkumuliert.  Der
Ammoniumstickstoff gelangt dann in den Nachgérer, was den Anstieg dort erklért. Durch
den anaeroben Abbau werden zwar organische Kohlenstoffverbindungen abgebaut, jedoch
wird kein Ammoniumstickstoff abgebaut. Da Stickstoff nur in geringen Mengen in Form
von Ammoniak ins Gas Ubergeht, wird das C/N-Verhaltnis im Garrest immer kleiner. Es gibt
viele Angaben in der Literatur zur Hemmkonzentration von Ammoniumstickstoff. 1986
wurde von Kroiss berichtet, dass bereits ab einer Ammoniumstickstoff-Konzentration von
ca. 3 g/L mit einer beginnenden Hemmung zu rechnen ist (Kroiss, 1986). Allerdings kénnen
sich Mikroorganismen an hohere Ammoniumstickstoff-Konzentrationen anpassen. Laut
Chen et al. wurde eine methanogene Aktivitat bei 11 g/L. Ammoniumstickstoff beobachtet,
nachdem die Mikroorganismen sich an die erhéhten Ammoniumstickstoff-Konzentrationen
angepasst hatten (Chen et al., 2008).

4.6.1.2 Ammoniak im Hauptfermenter

Abbildung 17 zeigt den Verlauf der Ammoniak-Konzentration im Hauptfermenter.
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Abbildung 17: Entwicklung der Ammoniak-Konzentration im Hauptfermenter

Wihrend des Versuchs stieg die Ammoniak-Konzentration im Hauptfermenter stetig an. Sie
hatte eine Anfangskonzentration von 0,43 g/L am Tag 10 und stieg kontinuierlich bis zu

einem Wert von 1,14 g/L gegen Ende des Versuchs an.

Da die Temperatur wahrend des Versuchszeitraums konstant blieb, ist die Zunahme der
Ammoniak-Konzentration hauptséchlich auf die Erhdhung der Ammoniumstickstoff-
Konzentration zurtckzufiihren. Es gibt verschiedene Angaben zur Hemmkonzentration von
Ammoniak in der Literatur. Chen et al. gaben eine Hemmkonzentration von 0,22 g/L freiem
Ammoniak bei 37 °C an, die zu einer Hemmung der Biogasproduktion von 50% fihrte.
Durch die Adaptation der Mikroorganismen kann dieser Schwellenwert jedoch bis zu
1,15 g/L erhoht werden.

Im Verlauf des Versuchs wurde eine Uberschreitung der Hemmkonzentration von
Ammoniumstickstoff festgestellt. Gleiches galt fur die Ammoniak-Konzentration im
Hauptfermenter, die den Grenzwert Uberstieg. Trotz des Anstiegs von Ammoniumstickstoff
und Ammoniak in der Pilotanlage wurde deutlich, dass die Biogasproduktion nicht gghemmt
war. Die Konzentrationen erhdhten sich zwar stetig, aber allmahlich, sodass eine Anpassung

der Mikroorganismen an héhere Konzentrationen in Betracht gezogen werden kann.
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4.6.2 Stickstoff im Anammox-Reaktor

4.6.2.1 Nitritstickstoff-, Nitratstickstoff- und Hydrazin-Konzentration im Anammox-Reaktor

In Abbildung 18 ist die Konzentration von Nitratstickstoff, Nitritstickstoff und Hydrazin im

Anammox-Reaktor dargestellt.
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Abbildung 18: Nitritstickstoff-, Nitratstickstoff- und Hydrazin-Konzentration im Anammox-Reaktor

Die Anfangskonzentration von Nitratstickstoff betrug 1,44 mg/L. Am Ende des
Versuchszeitraums, nach einer nahezu linearen Steigerung, erreichte sie eine Konzentration
von 246 mg/L. Ebenfalls stieg die Konzentration von Nitritstickstoff nahezu linear an. Zu
Beginn des Versuchszeitraums war sie null und erreichte am Ende des Versuchszeitraums
Konzentrationen von etwa 18 g/L. Die Konzentration von Hydrazin hingegen blieb tiber den

gesamten Zeitraum konstant und betrug durchschnittlich 1,3 mg/L.

Nitritstickstoff und Hydrazin sind wichtige Zwischenprodukte im Anammox-Verfahren.
Wie bereits erwahnt (vgl. Kapitel 2.3), besteht das Anammox-Verfahren aus einer
Nitritation, bei der Ammoniumstickstoff in Nitritstickstoff umgewandelt wird. Der
entstandene Nitritstickstoff wird zusammen mit Ammoniumstickstoff zu elementarem
Stickstoff umgesetzt. Im Anammox-Reaktor muss daher ein Gleichgewicht zwischen der
aeroben Ammoniumoxidation (durch AOB) und der anaeroben Ammoniumoxidation (durch
ANnAOB) herrschen. Der Anstieg der Nitritstickstoff-Konzentration 1&sst darauf schlief3en,
dass das Nitritstickstoff nicht ausreichend von den AnAOB verarbeitet wird. Eine Hemmung

der AnAOB durch sehr hohe Nitritstickstoff-Konzentrationen scheint unwahrscheinlich, da
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diese erst bei Nitritstickstoff-Konzentrationen von 100-250 g/L auftritt. Eine mogliche
Ursache fir die verminderte AnAOB-Aktivitat konnte das Vorhandensein von Sauerstoff
sein. Sauerstoff stort das Wachstum und die Aktivitat der AnAOB erheblich. Zudem kdnnte
die Zunahme der Nitritstickstoff-Konzentration und das VVorhandensein von Sauerstoff die
Aktivitdt der NOB (Nitrat oxidierende Bakterien) erhoht haben, was zu relativ hohen
Nitratkonzentrationen im Reaktor fuhren kann (Vlaeminck et al., 2012). Dass Hydrazin
nachgewiesen wurde, weist im Allgemeinen auf Anammox-Aktivitat hin. In einer Studie
von Strous et al. wurde ermittelt, dass bei einer Konzentration von 100 mg/L Nitrit eine
sofortige Hemmung der Anammox-Aktivitat auftrat, welche jedoch nach Zugabe von
1,4 mg/L Hydrazin aufgehoben werden konnte (Strous et al., 1999).

Zusammenfassend lasst sich sagen, dass flir jede Reaktion optimale Bedingungen zu
berticksichtigen sind, um den Prozess stets im Gleichgewicht zu halten. Fir die Nitritation
sind eine hohe Sauerstoffzufuhr und eine hohe Ammoniumstickstoff-Verfligbarkeit
notwendig. Fir die Anammox-Reaktion ist ein anoxisches Milieu mit einer Nitritstickstoff-
Konzentration von weniger als 100 mg/L erforderlich. Um die Oxidation von Nitrit zu Nitrat
zu verhindern, wird eine Sauerstoffkonzentration von weniger als 1 mg O2/L und eine Nitrit-
Konzentration von weniger als 5,5 mg/L empfohlen (Vlaeminck et al., 2012). Im Anammox-
Reaktor war die Sauerstoff-Konzentration in der Regel unter 1 mg/L, wéhrend die Nitrit-

Konzentration jedoch héher als 5 mg/L war.

4.6.2.2 Ammoniumstickstoff im Anammox-Reaktor

In Abbildung 19 ist die Konzentration von Ammoniumstickstoff im Zulauf des Anammox-
Reaktors und im Reaktor dargestellt. Fur den Ammoniumstickstoff im Anammox-Reaktor
werden Ergebnisse fur 85 zusétzliche Versuchstage prasentiert, da der Anammox-Reaktor
etwa 3 Monate langer in Betrieb war. Die Ergebnisse in diesem Zeitraum, insbesondere die
Ammoniumstickstoff-Konzentration, liefern wichtige Erkenntnisse ber den Abbau von

Ammoniumstickstoff.

46



Ammoniumstickstoff im Zulauf

Ammoniumstickstoff im Reaktor

| Anfang der staioniren Phase

Ammoniumstickstoff [g/L]

0 100 200 300 400
Zeit [d]

Abbildung 19: Entwicklung der Ammoniumstickstoff-Konzentration im Anammox-Reaktor sowie im Zulauf des Anammox-
Reaktors

Die Konzentration von Ammoniumstickstoff im Zulauf des Anammox-Reaktors stieg vom
Beginn des Versuchs bis Tag 220 kontinuierlich an. Sie erhohte sich von 0,7 mg/L auf
4,6 mg/L, was einer Versechsfachung entspricht. Danach verlangsamte sich der Anstieg, und
die Konzentration n&herte sich einem nahezu stationdren Zustand an. Die durchschnittliche
Konzentration im Zulauf betrug wahrend der stationdren Phase 4,6 g/L. Gleichzeitig wies
die  Ammoniumstickstoff-Konzentration im Anammox-Reaktor einen kontinuierlichen
Anstieg auf, der sich wéhrend des Versuchs nahezu verfiinffachte. Sie stieg namlich von
0,84 g/L auf 3,9 g/L an. Nach dem 220. Tag erhohte sich die Konzentration nicht mehr
signifikant und n&herte sich einem stationdren Zustand mit einer durchschnittlichen
Konzentration von 4 g/L an. Im Zulauf wurde ab Tag 300 eine Abnahme von 2,4 % und im

Reaktor eine Abnahme von 3 % der Konzentration beobachtet.

Der Grund fir den Anstieg der Ammoniumstickstoff-Konzentration lag wahrscheinlich
darin, dass Ammoniumstickstoff im Anammox-Reaktor nicht vollstdndig abgebaut wurde.
Aufgrund der Verwendung des Ablaufs aus dem Anammox-Reaktor als Rezirkulat gelangte
der nicht abgebaute Ammoniumstickstoff in den Hydrolyse-Fermenter. Nach dem
Biogasprozess befand sich der Ammoniumstickstoff erneut im Ablauf der Nachgarer und
gelangte somit auch wieder in den Zulauf des Anammox-Reaktors. Wahrend dieses Zyklus
gelangte auch neuer Ammoniumstickstoff durch Zugabe von neuem Substrat in das System,

was den kontinuierlichen Anstieg erklarte. Hohe Ammoniumstickstoff-Konzentrationen
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konnen insbesondere bei hoherem pH-Wert und héheren Temperaturen die Bildung von
freiem Ammoniak hervorrufen, welcher die Nitritation inhibiert. Die Hemmkonzentration
liegt Ublicherweise zwischen 8 und 120 mg/L. Um die Hemmkonzentration mit den
Messwerten zu vergleichen, wurde der maximal gemessene Wert von Ammoniumstickstoff
im Anammox-Reaktor mithilfe der Gleichung (8) umgerechnet. Bei einem pH-Wert von
8,55 und einer Temperatur von 42 °C ergab dies eine Ammoniak-Konzentration von
170 mg/L. Die maximale Konzentration hat leicht die Hemmkonzentration Gberschritten. Es
ist daher mit einer leichten Hemmung der Nitritation zu rechnen. Dies konnte wahrscheinlich

die niedrigen Nitritstickstoff-Konzentrationen im Vergleich zu Nitratstickstoff erkléaren.

4.6.2.3 Ammoniumstickstoff-Abbau im Anammox-Reaktor

Ab dem 245. Tag wurde eine neue Messung eingefiihrt, ndmlich die Messung der
Ammoniumstickstoff-Konzentration etwa 2 Stunden nach der Substratzugabe. Das Ziel
bestand darin, den Abbau von Ammoniumstickstoff direkt zu erfassen. Daher erfolgte die
Messung des Ammoniumstickstoffs wie Ublich vor der Substratzugabe und dann am
gleichen Tag etwa 2 Stunden nach der Zugabe. Diese Messung wurde bis zum Ende des
Anammox-Versuchs, ndmlich bis zum 340. Tag, durchgefihrt. In Abbildung 20 sind die
Werte der ersten und der zweiten Messung dargestellt.
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Abbildung 20: Schematische Darstellung der Veranderung der Ammoniumstickstoff-Konzentration vor und nach der
Substratzugabe

Die griinen Punkte représentieren die Konzentration von Ammoniumstickstoff vor der

Substratzugabe, wahrend die blauen Punkte die Konzentration nach der Substratzugabe
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darstellen. Die nach oben zeigenden Pfeilen deuten darauf hin, dass die Konzentration nach
der Substratzugabe zugenommen hat. Nach 3 bis 7 Tagen wurde die Konzentration vor der
Substratzugabe erneut gemessen, und in der Regel war sie aufgrund des Abbaus niedriger
als die zuletzt gemessene Konzentration. Die roten Pfeile weisen daher auf den Abbau von
Ammoniumstickstoff hin. Es kam wahrend der Messungen zweimal vor, dass die
Konzentration vor 3-7 Tagen und danach gleichblieb. Dies deutet darauf hin, dass in der

Zwischenzeit kein Abbau stattgefunden hat.

In Tabelle 5 sind die Abbaugrade in Prozent angegeben. In der ersten Spalte ist der
Versuchstag dargestellt, in dem die Berechnung des Abbaugrads durchgefiihrt wurde. In der
zweiten Spalte ist der Abbaugrad bezogen auf die Konzentration im Anammox-Reaktor und

in der dritten Spalte ist der Abbaugrad bezogen auf den Zulauf aufgefihrt.

Tabelle 5: Abbaugrad bezogen auf Anammox-Reaktor und auf den Zulauf

290 0,0 % 0,0 % 0,0 %
295 15,1 % 89,7 % 179 %
302 4,9 % 30,1 % 4,3 %
309 0,0 % 0,0 % 0,0 %
316 2,4% 14,7 % 2,1%
322 7,1% 41,2 % 6,9 %
337 4,9 % 30 % 2%
340 3,6 % 22,2% 7,4 %

Die Abbaugrade wahrend dieser Messung in der letzten Phase des Versuchs zeigen, dass
sich der Anammox-Prozess etabliert hat. Obwohl der Abbau bei zwei Messungen gleich null
war, zeigen andere Werte, dass zu verschiedenen Zeiten unterschiedliche Abbaugrade
auftraten. Parallel zum Abbau wurde auch eine tendenzielle Abnahme der
Ammoniumstickstoff-Konzentration beobachtet. Obwohl die Konzentration beispielsweise
am Tag 319 trotz des Abbaus héher war als zuvor, konnte insgesamt eine Abnahme der

Konzentration  festgestellt werden. Aus diesen  Erkenntnissen  ber den
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Ammoniumstickstoff-Abbau kann bestatigt werden, dass die stetige Zunahme des
Ammoniumstickstoffs im Anammox-Reaktor zu Beginn des Versuchs auf einen geringen
bzw. nicht vorhandenen Abbau zurtickzufiihren ist. Das Anndhern der Ammoniumstickstoff-
Konzentration ab dem Versuchstag 220 einen stationdren Zustand und die leichte Abnahme
ab Versuchstag 300 (Abbildung 19) ist mit dem festgestellten Abbau im Anammox-Reaktor

in Verbindung zu setzen.

Die resultierenden Abbaugrade sind im Vergleich zu einem von Vlaeminck et al.
angegebenen Abbaugrad von 89% niedrig. Dieser Wert basiert auf der theoretischen
stdchiometrischen Bilanzierung der Anammox-Reaktion. Ein reduzierter Abbaugrad kann
einerseits durch geringe Nitritation verursacht werden, was zu wenig verfugbarem Nitrit
fihrt und somit zu einer Anreicherung von Ammoniumstickstoff flhren kann. Andererseits
kann eine Verringerung des Abbaugrads auftreten, wenn ein Ungleichgewicht zwischen
Nitritation und Anammox-Reaktion vorliegt, was zu einer Anreicherung von Nitritstickstoff
fhrt. Darlber hinaus kann dies auch durch eine erhéhte Nitritation geschehen, was zu einer
Anreicherung von Nitratstickstoff fuhrt (Vlaeminck et al., 2012).

Zusammenfassend l&sst sich aus den Ergebnissen der Stickstoffmessungen im Anammox-
Reaktor sagen, dass der Abbau von Ammoniumstickstoff nach etwa 220 Tagen sich etabliert
hat. Andererseits fand eine Verschiebung der Reaktionsmuster statt, wodurch vermehrt
Nitrat anstelle von molekularem Stickstoff gebildet wurde. Ein Ungleichgewicht zwischen
der aeroben Nitritation und Anammox kann neben der Regulierung einer optimalen
Beluftung mit Sauerstoff auch durch die Stabilisierung der Mikrobiologie durch
Granulierung entgegengewirkt werden. Die Bildung von Granula unterstitzt einen
verbesserten Ruickhalt von Biomasse. Dies schafft aulerdem guinstigere Bedingungen fir die
Anammox-Bakterien im Inneren des Granulats, wo anaerobe Bedingungen herrschen
miussen, sowie fir die Nitrifikanten auRerhalb, wo Sauerstoff vorhanden sein muss (Beun et
al., 2002). Eine weitere Methode, um das Gleichgewicht zu erhalten, ist das Abtrennen von
kleineren Biomassepartikeln (Flocken), die hauptséchlich die aeroben Bakterien enthalten,
und den Ruckhalt von groReren Flocken, die hauptsachlich die Anammox-Bakterien
enthalten. Dies kann durch Einstellen einer Sedimentationszeit erfolgen, um die Partikel
nach Grole zu trennen. Diese Methode kann der Anreicherung von Nitritstickstoff

vorbeugen und das Wachstum der langsam wachsenden AnAOB erhdhen. AuRerdem kann
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das Wachstum der AnAOB durch Zugabe von Hydrazin stimuliert werden (Vlaeminck et
al., 2012).
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5. Zusammenfassung, Fazit und Ausblick

In dieser Arbeit wurde die Pilotanlage zur Vergarung stickstoffreicher Substrate vorgestellt,

wobei mithilfe des Anammox-Verfahrens eine Stickstoffreduktion im Garrest erzielt wurde.

Die Anlage zeichnet sich durch den Einsatz landwirtschaftliche Abfalle, insbesondere

tierische Exkremente, die etwa die Halfte des Substrats ausmachten. Wahrend des Versuchs

erfolgte die tagliche Substratversorgung, begleitet von der Analyse verschiedener Parameter:

Biogasausbeute, Biogaszusammensetzung, pH-Wert, FOS und FOS/TAC, Séaurespektrum

und Ammoniumstickstoff. Zusatzlich wurden im Anammox-Reaktor Nitrit- und Nitrat-

Stickstoff sowie Hydrazin gemessen, und in den letzten 53 Versuchstagen wurde der Abbau

von Ammoniumstickstoff gemessen. Die Ergebnisse lassen sich wie folgt zusammenfassen:

Die Biogasausbeute der Pilotanlage lag mit einer Abweichung von 14 % unter der
theoretisch ermittelten Biogasausbeute. Die Methanausbeute im Hauptfermenter betrug
durchschnittlich 61 %, was im Rahmen der KTBL ermittelten Methanausbeute fir
Hihnertrockenkot und Rindermist lag.

Der pH-Wert zeigte keine nennenswerten Abweichungen. Im Hydrolyse-Fermenter
betrug er durchschnittlich 4,5, im Hauptfermenter und im Nachgérer 7,9 und im
Anammox-Reaktor 8,5. Der pH-Wert im Hauptfermenter lag im Optimumbereich der
methanogenen Archaeen, wahrend er im Anammox-Reaktor tiber dem Optimumbereich
der Anammox-Bakterien lag.

Die Konzentration der flichtigen organischen Sduren im Hauptfermenter betrug
wéhrend des Versuchs durchschnittlich 2,2 mg/L. Der FOS/TAC-Wert blieb weitgehend
konstant bei 0,18 mg/L. Das deutet auf einen stabilen Prozess hin.

Die Konzentration von Essigsaure im Hauptfermenter war niedrig und konstant und lag
durchschnittlich bei 150 mg/L. Propionsaure war nicht nachweisbar. Es gab keine
Steigerung der organischen Sduren, die auf eine Prozessstorung hindeutete.

Der Ammoniumstickstoff im Hauptfermenter verdreifachte sich wéhrend des Versuchs
und lag mit 5,6 mg/L tber die Hemmkonzentration von 3 mg/L aus der Literaturquelle.
Die Nitritstickstoff-Konzentration im Anammox-Reaktor stieg kontinuierlich an und
erreichte 18 mg/L, ebenfalls stieg die Nitratstickstoff-Konzentration stetig an und
erreichte 278 mg/L.
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e Die Ammoniumstickstoff-Konzentration im Anammox-Reaktor erreichte ab
Versuchstag 220 einen stationdren Zustand mit einer durchschnittlichen Konzentration
von 4 mg/L. Ab Tag 300 nahm sie um 3 % ab.

e ADb Tag 290 wurde im Anammox-Reaktor ein Abbau von Ammoniumstickstoff
festgestellt. Innerhalb von 53 Tagen wurde ein durchschnittlicher Abbau von 28 %

gemessen.

Als Fazit l&sst sich sagen, dass die Biogasproduktion konstant blieb, ohne Abbriiche oder
drastische Abnahmen, was auf einen stabilen Prozess hindeutet. Der pH-Wert im
Hauptfermenter sank nicht, und die Verldufe der organischen Saurekonzentrationen zeigen,
dass die im Hydrolyse-Fermenter gebildeten Sauren im Hauptfermenter abgebaut wurden.
Obwohl die Ammoniumstickstoff-Konzentration, insbesondere im Hauptfermenter, tber
dem optimalen Wert lag, lasst sich keine Hemmung des Prozesses feststellen, da die
Biogasproduktion konstant blieb. Es ist mdglich, dass sich die Mikroorganismen auf hohere

Ammoniumstickstoff-Konzentrationen eingestellt haben.

Die relativ hohe Nitratstickstoff-Konzentration und niedrige Nitritstickstoff-Konzentration
im Anammox-Reaktor lassen darauf schlieBen, dass eine vermehrte Nitrifikation
stattgefunden hat. Es wurde eine konstante Hydrazin-Konzentration gemessen, was auf
Anammox-Aktivitdt hindeutet. Die gemessene Abbaurate war im Vergleich zu
Literaturwerten nicht hoch. Madglicherweise hétte die Abbaurate durch eine langere
Einfahrphase verbessert werden kénnen, da Anammox-Bakterien mehr Zeit bendtigen, um
sich anzupassen und zu etablieren. LabormaRstabversuche zur Géarrestbehandlung mittels
Anammox haben gezeigt, dass sich das Anammox-Verfahren in der Regel nach etwa
400 Tagen etabliert. Der Anammox-Prozess in der Pilotanlage lief 340 Tage. In Anbetracht
dessen ware eine weitere Steigerung der Abbaurate im Anammox-Reaktor zu erwarten

gewesen, wenn der Versuch fortgesetzt worden ware.

Die Ergebnisse aus dem Betrieb des Anammox-Reaktors haben gezeigt, dass eine genaue
Steuerung des Anammox-Verfahrens von entscheidender Bedeutung ist. Da das Anammox-
Verfahren aus zwei verschiedenen Reaktionen besteht — einer aeroben und einer anaeroben
— ist die Hemmung der anaeroben Reaktion durch Sauerstoff naheliegend. Eine Losung fur
dieses Problem konnte in der Verwendung von Anammox-Biofilm-Systemen wie Granula
liegen, die die anaerobe Phase gewahrleisten konnen. Eine alternative Moglichkeit ist der

Wechsel zum traditionellen Verfahren der Nitrifikation und Denitrifikation. Dieser Prozess
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ist erfahrungsgemald schneller zu etablieren und robuster gegenuber Prozessstérungen, da
die Nitrifikation/Denitrifikation in der Regel in separaten Behaltern stattfindet, um optimale

Bedingungen fiir die verschiedenen Mikroorganismen zu schaffen.

Letztendlich bietet die Nutzung landwirtschaftlicher Reststoffe eine Vielzahl von Vorteilen,
dazu  z&hlt die Reduzierung von  Emissionen, die  Bewaltigung  des
Stickstoffungleichgewichts durch Ausbringung unbehandelter Wirtschaftsdiinger sowie die
Schonung wertvoller Ressourcen. Die Realisierung dieses Ansatzes im industriellen
Mafstab ist grundsatzlich moéglich, erfordert jedoch entsprechend lange Anfahrzeiten, damit

potenzielle Stérungen vermieden werden kénnen.
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