DAS "MOVING BED BIOFILM" - VERFAHREN

Hallvard @degaard und Bjérn Rusten

EINLEITUNG.

Wihrend der letzten Jahren ist das Interesse fiir Biofilmprozesse bedeutend
gewachsen, sowohl fiir die Reiningung von Kommunal- als auch von Industrie—
abwasser. Es gibt mehrere Griinde dafiir, dass Biofilmprozesse manchmal den
Belebtschlammprozessen vorgezogen werden :

a. Die Kliranlage selbst kann viel kompakter gebaut werden.

b. Das Reinigungsresultat ist nicht so sehr von der Effizienz der Nach-
klarung abhingig.

(o Die Biomasse in der Biofilmanlage ist spezialisierter, weil kein Riicklauf-

schlamm notwendig ist.

Es gibt heute mehrere Biofilmsysteme auf dem Markt, zum Beispiel die
traditionellen Tropfkoérper und Tauchtropfkérper und die neuen Varianten ver-
schiedener getauchter Biofilter wie die franzésischen Biofor— und Biocarbon-
Systeme und das schweizerische Biopur—System. Einer der Nachteile von
getauchten Biofiltern mit ruhendem Filterbett ist der Aufbau eines Druckverlusts
iiber dem Filterbett, was eine Filterspiilung absolut notwendig macht. Diese
Biofilter reagieren empfindlich auf Schlammverluste aus einem vorgeschalteten
Klarbecken.

Waihrend der letzten Jahre hat unsere Forschungsgruppe in Zusammenarbeit mit
der norwegischen Firma Kaldnes Milj6teknologi (KMT) einen alternativen
Biofilmreaktor entwickelt, den sogenannten KMT "moving bed biofilm reactor"
(KMT MBBR) mit dem Ziel, die negativen Eigenschaften der getauchten,
stationdren Biofilter zu vermeiden.



DER KMT "MOVING BED BIOFILM REACTOR" (MBBR)

Die zentrale Idee der Entwicklung des MBBR-Verfahren war, einen.verst.()pf—
ungsunempfindlichen, kontinuierlich betreibbaren Biofilchaktor mlt.klelnefn;
Druckverlust und hoher spezifischer Biofilmfliche zu entwickeln. Err;lcht wir
dies mit kleinen, freischwebenden Trigerelementen fiir das mikroblolog}SChC
Wachstum in dem Reaktor. Der Biofilm (oder die Biomasse) wichst 'auf d{esen
Trigerelementen. Die Bewegung des Wassers und der Elemente wird bel d;:r
aeroben Version des Reaktors (Figur 1 a) durch Luft und den anaeroben/anoxi—
schen Reaktoren durch mechanische Rithrwerke (Figur 1 b) verursacht.

Figur 1 Funktionsprinzip des KMT "moving bed biofilm reactor".

Die Triigerelemente bestehen aus Polyethylen (spezifische Masse 0.95 g/cm’)
und haben die Form von Zylindern (ca 10 mm Durchmesser und Hoéhe) mit
ecinem Kreuz an der Innenseite und longitudinalen Lamellen an der Aussenseite
des Zylinders (Figur 1c). Um die Trégerelemente im Reaktor zuriickzuhalten,
ist ein Sieb (Sieboffnung ca 7 mm) im Auslauf des Reaktors plaziert. Die
Tragerelemente werden durch die Umwilzung von dem Sieb weggeschoben.

Die Fillung von Trigerelementen im Reaktor kann fiir jede Klaranlage
individuell bestimmt werden. Das macht diesen Reaktor sehr flexibel. Die
maximale Fillung ist ca 70 % entsprechend einer spezifischen, potentiellen
Wachstumsfliche von 500 m%m’. Der Begriff "Fiillung" bedeutet hier eine
volumetrische Fiillung von Trigermaterial in einem leeren Reaktor. Das
Wachstum ist jedoch an der Aussenseite der Tragerelemente nicht so gross wie
an der geschiitzten Innenseite. Deshalb wird bei 70 % Fiillung mit einer
effektiven, spezifischen Wachstumsfliche von 350 m%m® gerechnet.

Der Reaktor braucht keine Riickspiilung bzw. keinen Riicklauf von Schlamm aus
dem Nachklirbecken, und der Druckverlust iiber dem Reaktor ist unbedeutend.



Die Kapazitit eines MBBR mit einem gewissen Volumen kann sehr einfach,
durch Anderung der Fiillmenge von Trigermaterial im Reaktor, geindert werden.
Um Zugang zu gestorten Beliiftungssystemen zu bekommen, kann man die
Tragerelemente in einen anderen Reaktor pumpen und auf diese Weise die
Fiillung von diesem Reaktor zeitweise erhohen, oder man kann die Elemente in
einen leeren Reaktor pumpen.

Das KMT MBBR-Verfahren wird jetzt in etwa 15 Installationen in Skandina-
vien benutzt. Dazu kommen viele Versuchsanlagen in halbtechnischem Mass—
stab. Einige Anlagen sind auch in Mitteleuropa geplant. Die Anlagen sind fiir
verschiedene  Anwendungen gebaut, wie Kommunalabwasserreinigung
(Kleinkldranlagen, Stickstoffeliminationsanlagen), Reinigung von Abwasser der
Nahrungsmittelindustrie (Molkereien und Kartoffelindustrie) und Reinigung von
Abwasser der Papier— und Zelluloseindustrie.

Im folgenden sollen einige dieser Erfahrungen prisentiert werden. Das
Hauptaugenmerk gilt aber der Stickstoffelimination.

MBBR-VERFAHREN FUR STICKSTOFFELIMINATION.

Im Rahmen des norwegischen Forschungs— und Entwicklungsprogramms fiir
Nahrstoffelimination sind sowohl das System Vordenitrifikation/Nachfillung als
auch das System Nachdenitrifikation/Vorfillung analysiert worden. Auch die
verschiedenen Varianten von Kombinationsprozessen (mit Vor—- und Nach-
denitrifikationsstufen) sind untersucht worden. Die Versuche wurden sowohl in
halbtechnischem— als auch in vollem Mapstab durchgefiihrt (@degaard und
Rusten, 1993), (Pdegaard et al 1993).

Nitrifikation.

Bei der Nitrifikation sind erfahrungsgemaiss, zusitzlich zur Temperatur, drei

Faktoren fiir die Nitrifikationsgeschwindigheit (ry) bestimmend :

a. Die Belastung mit leicht abbaubaren, organischen Stoffen (CODgg, -
easily biodegradable COD")

b. Die Sauerstoffkonzentration

e Die Ammoniumkonzentration

Um Nitrifikation zu erhalten (Figur 2), muss die Belastung mit CODgy;, nicht
iiber 5 g CODgpp,/m?d liegen (Gramm pro m? effektive Triageroberfliche).

D In diesen Vortrag wird die engl. Verkiirzungen COD/BOD fiir CSB/BSB benutzt.



O
£ 9 NACH-DN
= 071
T = = .o 8.1-15.3°C
o 0.6 u gd % o 81-11.8mgO/
= =G T T -o | Young biofilm
u_) 0.51 g n\ \ - a Mature biofilm
3 0.4+ \ "
Koy
@ 0.3 \mH
[0}] a
2 2 B\ g
c \
§ e
= n
= 00 T T
&
< ‘017 ] 2 3 4 5 6 7

Organische Belastung, g BSCOD/m?d

Zusammenhang  zwischen Nitrifikationsgeschwindigheit und

organischer Belastung in MBBR (BSCOD = CODygpp)-

Figur 2

Das Verhiltnis von Sauerstoffkonzentration und Ammoniumkonzentration hat
grossen Einfluss auf die Nitrifikationsgeschwindigheit (ry). Diese wird nur durch
die Ammoniumkonzentration bestimmt, solange das C,/Cyy,—Verhaltnis grosser
als 2-5 ist. Das bedeutet in der Praxis, dass die Ammoniumkonzentration ohne
Einfluss ist, wenn die NH,~Konzentration unter 2-3 mg NH,-N/1 ist, wie
Figur 3 demonstriert. Bei hoheren NH,~Konzentrationen ist die Geschwindigkeit
allein von der Sauerstoffkonzentration (C,,) abhéngig.
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Figur 3 Nitrifikationsgeschwindigkeit (ry) abhingig von der Ammonium-

konzentration

In diesem Bereich ist die Abhingigkeit zwischen C,, und ry sehr stark (Figur
4). Aufbauend auf von mehrere Anlagen herrscht eine beinahe lineare Beziehung
vor.
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Figur 4 Nitrifikationsgeschwindigheit (ry) abhiingig von der Sauerstoff-
konzentation im MBBR (@degaard and Rusten, 1993)

In vielen Forschungsarbeiten iiber Biofilmprozesse wird vorausgesetzt, dass die
"liquid film diffusion" auf Grund der Turbulenz iiber dem Biofilm ohne
Bedeutung ist. Im KMT Reaktor ist ein Grossteil der Biomasse innen in den
zylindrischen Elementen geschiitzt, und darum spielt wahrscheinlich im MBBR~
Reaktor die "liquid film diffusion" eine Rolle. Wir glauben aber, dass dies nicht
nur fiir diesen Reaktor, sondern in der Praxis auch fiir andere Biofilmreaktoren
gilt. Darum wird, abhéngig von der Biofilmdicke, eine mehr oder weniger starke
Abhingigkeit zwischen Sauerstoffkonzentration und Nitrifikationsgeschwindig—
keit in allen Biofilmreaktoren existieren.

Die Resultate in Figur 4 zeigen, dass 2-3 mg O,/1 die niedrigste akzeptable O,-
Konzentration fiir Nitrifikation (im massgeblichen Kohlenstoffbelastungbereich),
ist. Wenn man die O,~Konzentration von 5 mg O,/ auf 9 mg O./1 erhdht, kann
die Nitrifikationsgeschwindigkeit verdreifacht werden. Diese ziemlich negative
Eigenschaft (die hohe erforderliche O,-Konzentration) kann zu einem
betriebsmissigen Vorteil werden, weil die Nitrifikationsgeschwindigkeit durch
die Sauerstoffkonzentration geregelt werden kann. Die Reaktorvolumina kdnnen
bei Steuerung der Lufteinblasung durch eine Nitratelektrode im Auslauf optimal
ausgeniitzt werden.

Der Luftbedarf in einem KMT Reaktor ist derselbe wie der Luftbedarf in einem
Belebtschlammreaktor fiir denselben Zweck. Weil das Volumen fiir denselben
Zweck in einem KMT Reaktor viel kleiner ist, ist natiirlich die Luftbedarf pro
Reaktorvolumen viel hoher. Zur Zeit arbeiten wir daran, den Luftbedarf besser
zu beschreiben. Es scheint so zu sein, dass die Sauerstoffausnutzung hoch ist,
weil kleine Sauerstoffblasen an der Innenseite der zylindrischen Elemente
gefangen werden.



Ein ganz interessantes und niitzliches Phanomen ist in Bezug auf den Einflygg
der Temperatur beobachtet geworden. Selbstverstindlich wird die Nitrifikationg.
geschwindigkeit von der Temperatur beeinflusst. Aber die Sauerstoffkonzen_
tration, die im Wasser gelost werden kann, steigt, wenn die Temperatur sinkt,
Auf diese Weise wird der negative Temperatureffekt vom positiven Effekt der
steigenden Sauerstoffkonzentration bei niedriegeren Temperaturen kompensiert,
Darum beobachten wir nur sehr geringe Temperatureinfliisse im Tempera—
turbereich von 8 bis 16 °C.

Denitrifikation.
Die fiir die Denitrifikationgeschwindigkeit (r;y) bestimmenden Faktoren, sind:

a. Die biologische Abbaubarkeit der Kohlenstoffe
b. Der Konzentration von Nitrit+Nitrat(NO,) und geléstem Sauerstoff
d

Das Verhiltnis zwischen zuginglichem Kohlenstoff (COD) und Nitrat
(g COD/g NO,-N)

Die Abhingigkeit von der Kohlenstoffquelle wird durch Figur 5 beschrieben. In
dem Vordenitrifikationssystem (Figur 5a) liegt die maximale rpy mit Roh-
abwasser als Kohlenstoffquelle im Bereich 0.2-0.6 g NO,~N/m’d abhiingig von
der Konzentration von leicht abbaubarem COD (CODgy, = BSCOD-biodegrad—
able soluble COD), wihrend die maximale rpy mit externer Kohlenstoffquelle
(z.B. Methanol) im Bereich 2.0-2.2 gNO,-N/m’d liegt. (Achtung; rpy ist in
Figur 5 auf m? Trigeroberfliche bezogen und nicht auf das Reaktorvolumen.
Um rpy als kg NOX—N/msd zu erhalten, muss man die Werten der y—Achse mit
0.35 multiplizieren).
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Figur 5 Denitrifikationsgeschwindigkeit abhéngig von der NO,—N Belastung



In Figur 6 ist die Denitrifikationsgeschwindigkeit (als g NO,~N/m’d) abhingig
von der Ablaufkonzentration von leicht abbaubarem COD (BSCOD=CODgy,)
in einer Nachdenitrifikationsanlage (mit externer Kohlenstoffquelle) dargestellt.
In Figur 7 ist dargestellt, dass man diese Geschwindigkeiten auch bei vollem
Masstab erreichen kann (Rusten et al, 1993) (Achtung, um rpy als kg NO,-
N/m’d zu erhalten, muss man die Werte der y~Achse mit 0.35 multiplizieren).
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Bekkelaget, Oslo (Rusten et al, 1993).

In Figur 8 ist dargestellt, wie das C/N-Verhiltnis die Denitrifikation beinflusst.
Das optimale Verhiltnis war ca 4 g COD,5/8 NO;=N;y,- Der Term NO;-
Ny, bedeutet dass NO, und O, als dquivalente Mengen NO, mitgerechnet
werden (Rusten et al, 1993).
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An de.r Kiiste Norwegens gibt es normalerweise ganz diinne und kalte Abwasser,
die die Stickstoffeliminationsprozesse schwierig gestalten. In Figur 9 sind
Erfahrungen mit einer solchen Situation dargestellt.
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Die Resultate in Figur 9 sind alle aus einer Woche im November 1991, in der
alle 24-Stunden Zulaufproben eine Konzentration von 12.9 mg tot.N/l hatten.
Die guten Reiningungseffekte, die in Figur 9 dargestellt sind, zeigen, welche
Kapazitit das KMT-MBBR System hat, solches sehr diinnes, kaltes Abwasser
behandeln zu kénnen. Die Reinigungseffekte sind abhingig vom C/N-Verhaltnis
dargestellt, ausgedriickt als g COD,ypc/8 t0t.N e vppre Mit einem C/N-
Verhiltnis von 4 g COD,..(,/8 t0t.Nyjy,, und einer totalen MBBR Aufenhalt-

zeit von 1,9 Stunden wurde ein Reinigungseffekt von 70 % (4 mg Tot N/1 in
Auslauf) bei einen Temperatur von 8 bis 10 °C erreicht.



Prozess—Systeme.

Das MBBR-Verfahren ist in verschiedenen Prozess—Systemen fiir Stickstoff-
elimination benutzt geworden:

a. Vordenitrifikation/Nachfillung
b. Nachdenitrifikation/Vorfélllung

c. Kombinationsverfahren (Vor- und Nachdenitrifikation) basiert entweder
auf Vorfillung oder Vorkldrung.

Fiir die Olympiastadt Lillehammer ist eine Anlage im Kombinationsverfahren
mit Vorfillung gebaut worden. In Figur 10 ist der Plan dieser Anlage dargestellt.

Die MBBR-Anlage ist eine Erweiterung der existierenden Anlage mit Vorklar—
ung und Fillung. In der neuen Anlage wird die Vorklirung als Vorfdllungs-
becken benutzt, dann kommt die neue MBBR—-Anlage und zuletzt die existie—
rende Fillungsstufe, die als Nachklirbecken in der neuen Anlage benutzt wird.
Die Anlage ist vollstindig umbaut und in Figur 10 kann man gut sehen, wie
klein die Stickstoffeliminationstufen sind.
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Figur 10  Plan der neuen Klirungsanlage in der Olympiastadt Lillehammer

In Figur 11 sind typische Betriebsbedingungen fiir einen Kombinationsprozess
basiert auf Vorfillung (wie bei der Lillehammer—Anlage) dargestellt. Man
erkennt auch die typischen Proportionen zwischen den verschiedenen Stufen des
Reaktors (@degaard und Rusten, 1993).
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MBBR Kombinationsverfahren fiir Stickstoffelimination (@degaard
und Rusten, 1993).

MBBR-VERFAHREN FUR INDUSTRIEABWASSERREINIGUNG.

Das MBBR-Verfahren wird in mehreren Industrieabwasserreinigungsanlagen
benutzt, hauptséchlich fiir die Nahrungsmittelindustrie und die Papier— und
Zelluloseindustrie.

Beispiel Abwasser von Molkereien.

In Figur 12 sind einige Daten von Anlagen fiir Molkereiabwasserreinigung in
halbtechnischem und vollem Masstab dargestellt (Rusten et al, 1993). Die
Anlagen sind hochbelastet. Das Abwasser wird nach der Vorreinigung ins
Kommunale Kanalnetz eingeleitet, mit kommunalem Abwasser verdiinnt und
zum Schluss in chemischen Anlagen gereinigt.

Uber 85 % COD-Reduktion mit einer volumetrischen Belastung von 0.5 kg
COD/m’h, und 60 % COD-Reduktion mit einer Belastung von 1 kg COD/m’h
werden erreicht. Das ist um ein mehrfaches hoher, als man in einer Belebt—
schlammanlage fiir denselben Zweck erreichen kann .

Es ist aus den Daten dieser Versuche berechnet worden, dass in einer Situation
mit 95 % COD-Entfernung die Schlammbelastung 1.6 kg COD/ kgTS-d war.
Das zeigt, dass der MBBR eine Biomasse hat, die viel lebendiger oder aktiver
ist, als man im Belebtschlammverfahren fiir denselben Zweck erwarten kann.
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Figur 12 Reinigungsresultate des MBBR-Verfahren fiir Molkereiabwasser
(Ddegaard et al, 1993).

Beispiel : Abwasser aus der Papier— und Zelluloseindustrie.
Es gibt mehrere Daten von Anlagen in halbtechnischem und vollem Masstab fiir
die Reinigung von Abwasser von verschiedenen Papier— und Zelluloseindustrien.

In Tabelle 1 sind die Erfahrungen zusammengefasst.

Tabelle 1  Erfahrungswerte von MBBR-Verfahren fiir Papier— und Zellulose-
industrieabwasser (Rusten et al., 1994).

Art der Industrie Belastung Aufenhalts— Reinigungs—
zeit leistung
Papierfabrik 40 min <10gBOD,/m’
85 % BOD,
Bleicherei— 1-15h 50 % COD
abwasser 50 % AOX
90 % ClOy
CITMP 25 kg COD/m’d 12h 70 % BOD,
11 kg BOD,/m*d (filtriert)
NSSC 45 kg COD/m’d 95 % BOD,
(Hochkonz.) (filtriert)
60 kg COD/m’d 70 % COD .
(filtriert)

Die Tabelle zeigt, dass das MBBR-Verfahren sehr kompakte Anlagen
erméglicht, und dass dieses Verfahren eine gute Alternative fiir die biologische
Reinigung von Abwasser aus der Papier— und Celluloseindustrie ist.



SCHLUSSFOLGERUNGEN.

Das neue "Moving Bed Biofilm"-Verfahrens hat sich als ein sehr gebrauchs-
fihiges Verfahren fiir verschiedene Anwendungen in der biologischen Abwas—
serreinigung gezeigt .

Der wichtigste Vorteil dieses Verfahren gegeniiber dem Belebtschlammverfahren
ist, dass die Anlagen viel kompakter gebaut werden konnen. Das ist sehr
wichtig, wenn man eine Anlage in einem Gebdude oder unterirdisch einbauen
will. Die wichtigsten Vorteile dieses Verfahrens gegeniiber anderen Biofilm-
reaktor-Systemen bestehen darin, dass der MBBR-Reaktor nicht verstopfen
kann, dass man nur sehr wenig Druckverlust iiber dem Reaktor bendtigt und
dass keine Riickspiilung erforderlich ist.

Ganz besonders hat das MBBR Verfahren Vorteile, wenn man eine Belebt—
schlammanlage sanieren muss, zum Beispiel um eine Stickstoffelimination
einzufithren. Dies ist sehr einfach, weil das MBBR-Verfahren ziemlich
unabhingig von der Reaktorform ist.

In hochbelasteten Industricabwasseranlagen hat das MBBR—Verfahren sich als
sehr effektiv und billig erwiesen.
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