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Vorwort

Die Wechselwirkungen zwischen dem Braunkohlebergbad dem Wasserhaushalt des
Lausitzer Bergbaureviers stehen seit Jahren im $-oHar Forschungstatigkeiten des
Lehrstuhls Wassertechnik & Siedlungswasserbau d&iJ BCottbus. Nach ersten
Untersuchungen zum Prozessverstdndnis der Genesgbabbeeinflusster Wasser
konzentrieren sich die Forschungsthemen seitherdaufVerfahrensentwicklung mit dem
Ziel, Tagebauseen in einen nutzbaren Zustand zsetzam und eine Gefahrenabwehr bei

exponierten Wasserkorpern zu erméglichen.

Vor diesem Hintergrund wird mit dem Heft 16 der &itbnreihe eine Thematik aufgegriffen,
welche sich als wesentliches Detail bei der Behargllbergbaubeeinflusster Wasser durch
mikrobielle Sulfatreduktion stellt. Der HauptteierdAusfihrungen wurde im Rahmen ihrer
Diplomarbeit ,,Optimierung der Herstellung von Eibgdroxidpellets unter Verwendung von
Fe(OH)}-Schlamme aus verschiedenen Grubenwasserreiniguagea“ durch Verena
Salzbrenner, geb. Brandes erarbeitet.

In der zeitlichen Abfolge wurde mit der Anfertigudgr Diplomarbeit eine Briicke zwischen
zwei Forschungsprojekten geschlagen, in die deMIgSsertechnik & Siedlungswasserbau
eingebunden war. Ausgehend vom DBU-Projekt ,Miketlei in-situ Neutralisierung
schwefelsaurer Bergbauseen® (AZ 19296) war gleitla@®en fir das BMBF-Projekt
~Starkung des Entwicklungspotenzials von Bergbadtzindschaften durch den Schutz von
Oberflachengewassern vor schwefelsauren Grundwagkesen mittels reaktiver
Reinigungswande”, Teilprojekt ,Entwicklung von GAJReaktoren fur aktive reaktive
Reinigungswande zur reduktiven Reinigung schwefieésabergbaubtrtiger Wasser, Teil B:
Heterotrophe Sulfatreduktion und KationenzugabeMBg 02-WR 0527) eine praktikable
Maoglichkeit zur Bereitstellung externer Eisenquellgir die Fallung mikrobiell erzeugten
Schwefelwasserstoffs als Eisensulfid zu erarbeiten.

Die Ausfuhrungen der Diplomarbeit wurden mit den BMBF-Thema gewonnenen
Erkenntnissen zur Féllung Uberschissiger SulfidectduVolker Preul3 erganzt und

redaktionell Gberarbeitet.

Beide Forschungsthemen wurden dankenswerter Weisgh dlie LMBV mbH unterstitzt

bzw. co-finanziert.
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1 Einleitung

Braunkohle spielt im deutschen Raum eine wichtige Rolle in der Energiewirtschaft. Sie wird
in Deutschland nur im Tagebau abgebaut. Von wirtschaftlicher Bedeutung sind das

Rheinische, Mitteldeutsche, Helmstedter und Niederlausitzer Revier.

Im Jahr 2004 wurden in der Lausitz 59 Mio. t Braunkohle gefordert. Dies entspricht einem
Anteil von 32 % der in gesamt Deutschland geforderten Braunkohle. Die Menge an
abgetragenem Bodenmaterial, bergmannisch auch als Abraum bezeichnet, belduft sich daftr
auf 435,3 Mio. m? [6]. Durchschnittlich missen fir den Abbau einer Tonne Kohle rund 5 m3
Abraum bewegt und 6 m3 Wasser gehoben werden. Die Wasserhebung von 1,5 Mrd. m3
Wasser pro Jahr erzeugte ein hohes Wasserdefizit von 13 Mrd. m3 Uber den Zeitraum des
Braunkohleabbaus. Bis 2004 wurden 5,8 Mrd. m3 des Defizits, teilweise durch Flutung der

Tagebauseen und in Grundwasserleitern ausgeglichen.

Die genannten Massenbewegungen verdeutlichen den gravierenden Eingriff in den
Naturhaushalt. Das meist auf der ausgekohlten Tagebauseite abgelagerte Bodenmaterial
kommt im Zuge des Transportes mit Sauerstoff in Bertihrung. Dies fuhrt zur Oxidation von
Mineralien, die tber Jahrhunderte in der Bodenmatrix fixiert waren. Das in der Lausitz
hauptsachlich aus dem Tertidr stammende Deckgebirge weist hohe Konzentrationen an den
Mineralien Pyrit und Markasit, beides Eisensulfide, auf. Die Schwefelanteile im Boden
belaufen sich auf 0,2 bis 1,0 %, fast ausschliel}lich bestehend aus disulfidischem Schwefel.
Die Bindung des Minerals kann an schluffige, kohlige und sandige Komponenten erfolgen

[19]. Durch den Kontakt mit Sauerstoff werden diese oxidiert.

FeS,+ 7/, 0,+H,0 — Fe* +2S0,* +2H" (1-1)

2
Diese Reaktion schafft ein saures Milieu, welches die Mobilisierung von Schwermetallen
begunstigt.

Der Abtrag der Braunkohle erzeugt ein enormes Massendefizit, das allein durch die
Verkippung des Abraumes nicht kompensiert werden kann. Resultat ist die Entstehung einer
Vielzahl von Hohlformen. Die Stilllegung ausgekohlter Tagebaue geht einher mit einer
starken Einschrankung beziehungsweise dem Ende der Wasserhebung zur Trockenlegung des
Gebietes, wodurch es zum allmahlichen Anstieg des Grundwasserspiegels kommt. Der

Aufgang des Grundwassers bewirkt die Fullung der verbliebenen Hohlformen. Das Wasser
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durchstromt hierbei die bellfteten Abraummassen, I0st die oxidierten Mineralien aus der
Bodenmatrix und beférdert sie zu den Tagebauseen. Eisen wird im sauerstofffreien
Grundwasser als zweiwertiges, gelostes Eisen in den Tagebaurestsee verspult. Dort
vorherrschende oxische Bedingungen fiihren zum Fallen als Eisenhydroxid. In diesem
Prozess nach der Gleichung

Fe’*+ 1/ 0,+3/H,0 — Fe(OH), +2H" (1-2)

werden Protonen freigesetzt. In Bezug auf die Sulfatkonzentrationen sind Werte von >1000
mg/l in zahlreichen Restlochern anzutreffen. Sie entsprechen dem 10 bis
20-fachen der Sulfatkonzentration in natiirlichen Gewassern. Die beschriebenen Reaktionen
fuhren zu einer lebensfeindlichen Wasserbeschaffenheit mit pH-Werten zwischen 2 und 3,
wie sie in Lausitzer Bergbaufolgeseen haufig anzutreffen sind.

Insgesamt entstehen im Lausitzer und Mitteldeutschen Raum 46 neue Oberflachengewasser
mit einer Wasserflache von 25.000 ha [3]. Aufgrund der chemischen Beschaffenheit ist
jedoch ein Grofiteil der Gewasser weder wirtschaftlich noch touristisch nutzbar. Der Einsatz
von Wasserbauwerken gestaltet sich aufgrund der korrosiven Wirkung des Sulfates und des
niedrigen pH-Wertes schwierig. Das Ziel der Nutzung der Gewasser sowie der ab bestimmten
Fullstanden entstehende Anschluss an die natiirliche Vorflut machen die Wasserbehandlung
notwendig. Fir das Einleiten in die Vorflut des (potenziell) sauren und sulfathaltigen Wassers

sind Einleitbedingungen einzuhalten.

1.1 Behandlungsverfahren fir bergbaubeeinflusste versauerte Wasser

Die Behandlung kann in zwei Bereiche untergliedert werden:

= Oberflachenwasserbehandlung und
= Grundwasserbehandlung.
Als einfachste und auch praktizierte Methode erweist sich die Flutung mit Fremdwasser. Hier

wird entweder Wasser direkt aus der Vorflut oder in Grubenwasserreinigungsanlagen
behandeltes Wasser dem Restsee zugeleitet. Es handelt sich demnach um eine Methode zur
Beeinflussung der  Wasserbeschaffenheit des  Seewasserkorpers. Sie st der
Oberflachenwasserbehandlung zuzuordnen. Stromt das Fremdwasser dem Tagebaurestloch
zu, so steigt der Seewasserspiegel schneller als der Grundwasserspiegel an, wodurch eine
Verdrangung des Grundwassers (GW) bewirkt wird. Zu dem kommt noch der Verdiinnungs-

und Neutralisationseffekt durch das zustromende Wasser. Besteht nach dem Flutungsende ein
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Grundwasserzu- und -abstrom fir den See, so besteht die Mdglichkeit der Rickversauerung
durch die Saurefracht des GW. Ein groReres Problem stellt die Wasserarmut der Lausitz, mit
jahrlichen Niederschlagen von < 600 mm, dar. Die zur Verfligung stehenden Flutungswasser-
mengen sind demzufolge stark begrenzt, so dass ein Fullen der Hohlformen allein durch
aufsteigendes Grundwasser, auch Eigenflutung bezeichnet, dominiert [13].

Im Weiteren kann durch Zugabe von alkalischen Produkten der pH-Wert und somit das
Neutralisationspotential angehoben werden. Zum Einsatz kénnen oxidische, wie L&sch-,
Brandkalk, Magnesiumbrandkalk und Natronlauge, oder carbonatische Produkte, wie
Kalkstein, Dolomit, Soda, kommen. Die stattfindenden Reaktionen koénnen wie folgt
beschrieben werden:

Me(OH), + 2H* — Me* +2H,0 (1-3)
MeCO, +2H" — Me*" +H,0 + CO, (1-4)

mit Me = Ca, Mg, 2Na

Dieses Verfahren muss tber langere Zeitrdume hinweg durchgefiihrt werden, wenn mit dem
Grundwasserstrom ein fortwahrender Sdurezustrom erfolgt. Die Beeinflussung der Wasser-
beschaffenheit  bezieht sich hier hauptsédchlich auf die pH-Anhebung. Die

Sulfatkonzentrationen bleiben meist unbeeinflusst.

Weiterhin ist es mdglich, das dem Restsee zustromende Wasser auf dem Weg dorthin zu
behandeln. Hierzu werden Reaktionsrdume im Grundwasserleiter geschaffen, in die
Kraftwerksaschen verspult werden und durch die das Grundwasser stromt. Die Entsduerung
beruht nicht vorrangig, wie bei der Kalkung des Oberfladchengewassers, auf der Abpufferung
der Protonen, da sich das pH-Niveau im schwach sauren bis neutralen Bereich befindet,
sondern in der Entfernung von Eisen als Siderit (Eisencarbonat). Dabei bleibt die

Konzentration an Sulfat unverandert.

Im Gegenzug wird bei biologischen Verfahren die Sulfatkonzentration im Wasser auf lange
Zeit verringert. Das potenziell saure Wasser wird (ber die von Mikroorganismen
bewerkstelligte Sulfatreduktion und der anschlieBenden Féllung des Schwefels mit Eisen als
Eisensulfid saniert. Voraussetzung fur diesen Prozess sind anaerobe Umgebungsbedingungen,
welche die Behandlung entweder in abgeschlossenen Reaktoren oder im Grundwasserleiter
selbst zulassen. Da fir die Fallungsreaktion geldstes zweiwertiges Eisen notwendig ist, muss
flir eine ausreichende Verfligbarkeit gesorgt werden. Wird die Behandlung von Oberflachen-

wasser angestrebt, so sind additive Eisenquellen fur das Verfahren zu finden, da die Eisen-
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fracht des Seewassers an sich nicht ausreichend ist. Im Abschnitt 2.2 wird naher auf das

biochemische Sanierungsverfahren eingegangen.

Bei den aufgefiihrten Behandlungsverfahren handelt es sich um eine begrenzte Auswahl. Zum
groRtechnischen Einsatz kommen bislang die Fremdflutung und die Bekalkung im
Oberflachenwasser. Das Verfahren der biochemischen Sulfatreduktion wird derzeit an einem

Referenzgewaésser, dem Tagebausee Restloch (RL) 111, untersucht.

1.2 Zielstellung der Arbeit

Die im Abschnitt 1.1 erwéhnte additive Eisenquelle fir das an der BTU Cottbus, am
Lehrstuhl Wassertechnik und Siedlungswasserbau, entwickelte biochemische Sanierungs-
verfahren, stellt bis dato Filterspilschlamm eines Versuchswasserwerkes dar. Dieses wird als
Suspension den Versuchsreaktoren zudosiert. Problematisch erweist sich hierbei die Fixierung
des Materials im Reaktor speziell fur die Eisenreduktion. Die ldee des Verfahrens ist, die
Fixierung des Eisenhydroxides (EH) in Form einer Filterschittung aus kdrnig vorliegendem
Material zu erzielen. Dabei gestaltet sich die Abschéatzung der zugefiihrten Eisenkonzentration
unkomplizierter. Friihere Untersuchungen haben die Eignung von reinen Eisenhydroxid-
agglomeraten bezilglich des Ricklosevermdgens von Eisen unter anaeroben Bedingungen
bewiesen. Zur Herstellung wurde der Schlamm getrocknet, gemahlen und letztendlich in
einem Mischagglomerator unter Zugabe von Flissigkeit pelletiert. In Hinsicht der Stabilitat
der Kornfraktion konnten positive Ergebnisse gewonnen werden. Die Trocknung von
Schldammen stellt jedoch ein sehr kostenintensives Verfahren dar. Aus diesem Grund soll eine

Alternativverarbeitung der Schlamme untersucht werden.

Gegenstand der Diplomarbeit ist die Untersuchung einer Verfahrenskombination zur
Schlammentwésserung und anschlieBenden Pelletierung von Nassschlammen. Als
Untersuchungsmaterialien dienen Eisenhydroxidschlamme (EHS) verschiedener Gruben-
wasserreinigungsanlagen im Lausitzer Revier, betrieben von der LMBV mbH oder der
Vattenfall Europe AG. Fur die Auswahl der Eisenquelle soll weiterhin die raumliche
Entfernung zum Restloch (RL) 111 bertcksichtigt werden. Dieses Gewasser dient momentan
als Versuchsobjekt zur Ganzseebehandlung durch biochemische Sulfatreduktion. Ein weiterer
Teil der Arbeit beinhaltet die Untersuchung des Eisenlésevermégens der Pellets. Anhand von

Durchstromungsversuchen soll die Raum-Zeit-Ausbeute der reduktiven Eisenldsung mit
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Tagebauseewasser des RL 111 erfolgen. Fir die Beurteilung der Wirtschaftlichkeit sind die

Herstellungskosten und Produktionsmengen der Pellets grob zu kalkulieren.
Die folgende Gliederung gibt Aufschluss lber die durchzufiihrenden Versuche:

i Flockungsversuche an verschiedenen Grubenwasserreinigungsanlagenschlammen und

Auswabhl eines geeigneten Flockungsmittels mit entsprechender Dosiermenge
ii Beurteilung des Entwésserungsverhaltens an zweckdienlichen Entwésserungsanlagen
i Auswabhl eines Pelletierverfahrens und der entsprechenden Betriebsparameter
iv Beurteilung der entstanden Agglomerate

v Bestimmung der Geschwindigkeit der reduktiven Eisenlésung mit Durchstromungs-

versuchen

vi Uberschlagige Berechnung fiir die anfallenden Kosten der Schlammentwasserung, der

Pelletierung sowie der Seewasserbehandlung

Uber den Umfang der Diplomarbeit hinaus wurde die Bindung von Schwefelwasserstoff an
den Eisenhydroxid-Pellets untersucht. Dieser Behandlungsschritt ist bei einer starken
Sulfatabreinigung durch mikrobielle Sulfatreduktion erforderlich, da dabei hadufig die
maximal in Ldsung zu bringende Eisen(ll)-konzentration nicht ausreichend ist, um den
gesamten durch die sulfatreduzierenden Bakterien gebildeten Schwefelwasserstoff als
Eisensulfid binden zu kénnen. Als unkomplizierte Vorrichtung zur Sulfidabreinigung bietet
sich die Schittung von Adsorberpackungen an, welche durch die Eisenhydroxid-Pellets
realisiert wurden. Im Fokus der Untersuchungen standen das Durchbruchsverhalten der
Packungen sowie eine mdoglichst vollstindige Ausnutzung des Eisenvorrates zur
Sulfidbindung.



2 Theoretische Grundlagen

2.1 Verfahren der Agglomeratherstellung

Fur die Produktion der Pellets sind eine Reihe von vorangehenden Verfahren notwendig, da
der Schlamm, der bei den geringen Feststoffgehalten auch als Schlammwasser bezeichnet
werden kann, nicht unmittelbar in den Prozess der Pelletierung gegeben werden kann. Zuerst
ist der Schlamm zu entwdassern. Dafir sind die Konditionierung mit geeigneten
Flockungshilfsmitteln und die sich anschlielende Druckentwdsserung zu untersuchen. Im

Folgenden wird auf die genannten Behandlungsschritte einzeln eingegangen.

2.1.1 Fest-Flussig-Trennung

Die Fest-Flussig-Trennung beschreibt die Abtrennung einer festen von der flissigen Phase
einer Suspension mit Hilfe verschiedener Kraftfelder, wie Schwerkraft, Zentrifugalkraft oder
entlang eines Druckgradienten. Der Prozess findet in den verschiedensten industriellen
Gebieten  Anwendung. Wichtiger Bestandteil ist er unter anderem in der
Abwasserbehandlung, speziell der Klarschlammentwésserung. Die Abtrennung der fliissigen
Phase erleichtert die Weiterverwendung oder Entsorgung von Produkten. Eine optimierte
mechanische  Entwdasserung  verringert den Aufwand fiir eventuell folgende

Trocknungsprozesse beachtlich.

Die KorngroRenverteilung einer Suspension hat erheblichen Einfluss auf den Erfolg der
Entwasserung und der Auswahl des Trennapparates. Es wird unterschieden in grobdisperse
(d > 1 um), kolloid-disperse (Inm <d<1pum) und molekulardisperse (d <1 nm) Systeme
[20]. Bei den meisten Suspensionen handelt es sich um Feststoffe polydisperser, d.h. weiter

Korngrofienverteilung.

Der erste Schritt der Fest-Flussig-Trennung ist mit dem Absetzen des Feststoffes in der
Suspension realisierbar. Um die Sedimentationsgeschwindigkeit sehr feiner Partikel zu
erhéhen werden Flockungs- beziehungsweise Flockungshilfsmittel verwendet. Dieser Prozess
stellt eine Art der Schlammkonditionierung dar. Doch auch hier gilt die Regel der
experimentellen  Untersuchung  bezlglich der Wirkung verschiedener  Produkte.
Allgemeingultige  Aussagen sind aufgrund der sich stark  unterscheidenden
Suspensionszusammensetzungen nicht méglich. An die Schlammeindickung schlief3en sich in
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den meisten Fallen die maschinelle Entwasserung auf Bandfilterpressen, Kammerfilterpressen

oder Zentrifugen an.

2.1.1.1 Konditionierung

Die Schlammkonditionierung beschreibt die chemische, physikalische, mechanische oder
thermische Vorbehandlung eines Schlamm-Wasser-Gemisches durch Zugabe verschiedener
Stoffe fur die Erhéhung des Wasserabgabevermégens. Die Abtrennung des Feststoffes von
der flussigen Phase kann unter nattirlichen Bedingungen, wie Dichteunterschieden und durch
Zusatz von Aufbereitungschemikalien realisiert werden. Bei der chemischen Konditionierung
werden der Suspension Flockungschemikalien zudosiert. Sie bewirken eine Beschleunigung
des Sedimentationsprozesses und eine Volumenreduzierung. Durch die Erhéhung der
Sedimentationsgeschwindigkeit verringert sich die Dimensionierung der
Sedimentationsapparate und folgender Prozessanlagen. Dies hat einen nicht zu
vernachlassigenden Einfluss auf die Kosten des Gesamtprozesses. Unter mechanischer
Konditionierung ist die Zugabe von Strukturbildnern zu verstehen, wie Asche und Kohle.
Bezuglich der Entwasserbarkeit von Suspensionen durch Filtrationsvorgange haben sie eine
positive Wirkung, indem sie das Flockengerust stabilisieren, also Porenraume fir die flissige
Phase bis hin zum Filtermedium bestehen bleiben. Die Feststoffanreicherung ist jedoch auch

durch die noch zu gewahrleistende Pumpféhigkeit begrenzt.

Flockungsprozess

Unter dem Begriff Flockung wird das Zusammenlagern von kolloiddispersen Partikeln in
einer Suspension nach der Zugabe von Flockungschemikalien verstanden. Fein dispergierte
Partikel in Losung, die sich aufgrund der geringen GroRe nur langsam bis schwer absetzen,
kdonnen durch den Zusatz von Flockungsmitteln effizienter entfernt werden. Ziel ist die
Destabilisierung, also die Verringerung der AbstoRungskrafte, der in der Losung befindlichen
Teilchen. Es wird im Allgemeinen zwischen Flockungs- und Flockungshilfsmitteln
unterschieden. Flockungsmittel (FM), wie anorganische Metallsalze, dienen in erster Linie
der Destabilisierung der Suspension und der Bildung von Mikroflocken. Die
Flockungshilfsmittel (FHM), hochmolekulare natirliche oder synthetische Makromolekiile,
werden zur Verbesserung der Flockenstruktur, zum Zusammenlagern der Mikroflocken

eingesetzt, dienen also der VolumenvergrofRerung und somit schnelleren Absetzfahigkeit der
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Flocken. Hierbei kommt es zu Briickenbildungen zwischen den Feststoffteilchen [5]. Mit
effektivem Flockungsprozess erhéht sich durch die gesteigerte Entwésserungsfahigkeit zum
Beispiel der Wiederverwendungsgrad des Feststoffes und/oder der Lésung. In Lésung
befindliche Feststoffpartikel konnen durch Sedimentation, Flotation, Filtration oder
Zentrifugation abgetrennt werden. Voraussetzung fur die Trennprozesse sind Dichte-
unterschiede zwischen dispergierter Phase und Dispersionsmedium. Des Weiteren besteht
eine Abscheidungsgrenze beziglich der PartikelgréRe. Partikel, die GréRen von 1 um
unterschreiten, setzen sich aufgrund der Brown’schen Molekularbewegung nicht selbsttétig
bzw. sehr langsam ab. Hier ist eine Zusammenlagerung der Partikel zu gréReren Strukturen
unbedingt ratsam. Hinsichtlich der Flockenstabilitat ist fur den Weitertransport des geflockten
Schlammes darauf zu achten, die entstehenden auf die Flocken einwirkenden Scherkréfte
gering zu halten. Bei Zerstérung der Flockenstrukturen kann es zu negativen Auswirkungen
auf Folgebehandlungen kommen. Fir Filtrationsprozesse ist es in Abhéangigkeit der
PorengroRe des Filtermediums wichtig, eine bestimmte GroRe der Flocken zu erreichen,

damit diese das Filtertuch nicht passieren kdnnen.

Flockungsmittelauswahl

Grundlegend wird unterschieden zwischen anorganischen und organischen Substanzen. Die
anorganischen FM, auch als Koagulierungsmittel bezeichnet, bestehen aus 2- oder 3-wertigen
Metallsalzen des Aluminiums, des Eisens oder des Calciums. Ihre Wirkung besteht in der
Neutralisierung der  Oberflachenladung der Partikel. Anwendung finden die
Koagulierungsmittel beispielsweise bei der Phosphatféllung. Sie spielen bei der Eindickung

des Schlammes aus der GWRA keine Rolle, da Eisenhydroxidflocken bereits vorliegen.

Organische Flockungshilfsmittel werden nochmals unterteilt in nattrliche und synthetische
Stoffe. Natdrliche organische FM werden aus tierischen oder pflanzlichen Produkten
hergestellt. Synthetische Flockungschemikalien sind hochmolekulare Polymere. Die Haupt-
unterscheidungsmerkmale sind die Oberflachenladungen, anionisch, kationisch oder nicht-
ionogen, die Ladungsdichte und die Molekularitdt. Mit zunehmender Molekularitét steigt
auch die Viskositat. Als Molekularitdt wird die Anzahl der Teilchen (Atome, Molekiile,
lonen) bezeichnet, die an einer Reaktion beteiligt sind [15]. Die Produkte sind in kristalliner
Form und als Emulsion erhaltlich. Der Vorteil der kristallinen FHM besteht in der l&ngeren
Haltbarkeit und Lagerféhigkeit. Fir die korrekte Auswahl muss der Bereich, in dem das
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Mittel eingesetzt wird, betrachtet werden. In der Trinkwasserbehandlung verringert sich die
Auswahlmoglichkeit auf die Bandbreite der anionischen Flockungshilfsmittel, da
ausschlieflich diese laut 8 11 der Trinkwasserverordnung (2001), bzw. der Liste fir
Aufbereitungsstoffe und Desinfektionsverfahren zuléssig sind [33]. Aufbereitungsstoffe, die
fur die Aufbereitung von Wasser fir den menschlichen Gebrauch zulassig sind, werden vom
Bundesministerium fir Gesundheit im Bundesgesundheitsblatt bekannt gemacht. Fir die
Behandlung von Oberflachenwasser besteht hinsichtlich der Oberflachenladung keine
Einschrankung. Ein weiteres Auswahlkriterium ist der pH-Wert der zu flockenden
Suspension. Optimale Wirkungsbereiche werden vom Hersteller angegeben. Sowohl bei
anionischen als auch bei kationischen FHM handelt es sich um Copolymere von Acrylamid,
wobei sich die reaktiven Gruppen unterscheiden. Anionische Flockulanten weisen ein
Acrylsdure-Salz und kationische ein Aminester oder Aminamid als reaktive Gruppe laut
DIN 1407 und 1410 auf (Bild 2-1). Fur beide Arten von Flockungschemikalien liegen die
relativen Molekularmassen im Bereich von 1 bis 20 Millionen g/mol und die L&slichkeiten
sind durch die Viskositat begrenzt. Ab Konzentrationen um 20 g/l bilden sich Gele [8], [9].

Welches Flockungsmittel fur den zu behandelnden Schlamm am besten geeignet ist, muss
empirisch ermittelt werden. Hierzu stehen verschiedene Mdoglichkeiten zur Verfligung. Es ist
entscheidend, welchen Kriterien die Fest-Fllssig-Trennung entsprechen soll. Einerseits ist der
Flockungsprozess an sich zu beurteilen und andererseits ist er in Bezug zu den folgenden

Behandlungsstufen zu setzen.
Zusammenfassend sind die Beurteilungskriterien fir den Flockungsprozess:
= Flockenbildungsgeschwindigkeit,
= FlockengroRe,
= Abhangigkeiten des Energieeintrages auf die Flockenstruktur,
= Restfeststoffgehalt der flussigen Phase und

= Schlammvolumenreduzierung.
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Bild 2-1: Strukturformel fir anionische (A) und kationische Flockungshilfsmittel (B) [9]

Die Anforderungen an einen geflockten Schlamm sind auch stark von der nachfolgenden
Entwésserungsstufe abhéngig. Fir Kammerfilterpressen wirken sich kleine Flocken
wie die

da die

Zusammensetzung der Schldmme grundverschieden ist und genaue Erkenntnisse nur durch

begunstigend aus. Jedoch gibt es keine allgemeingultigen Vorschriften,

Beschaffenheit einer Suspension fur einen speziellen Apparat sein sollte,

entsprechende Vorversuche gewonnen werden kénnen.

Ein erster Anhaltspunkt fir die Vorauswahl an Flockungschemikalien kann die
Oberflachenladung der Feststoffpartikel in der Suspension sein. Dispergierte Partikel weisen
eine Oberflachenladung meist negativer Art auf [22]. Als Messgerate konnen das
Stromungspotentialmessgerat und das Zetaphoremeter genannt werden. Um das Messprinzip
beschreiben zu konnen, wird vorausgehend kurz auf die

der Geréte genauer

Ladungsverteilung um ein Partikel eingegangen.

Bild 2-2 stellt die Partikeloberflache, beziehungsweise nur ein kleinen Ausschnitt dieser, als
planare Flache dar. In der Suspension bildet sich eine Phasengrenze zwischen der Ladung, der
das Partikel umgebenden Flissigkeit und dem Partikel mit seiner Oberflachenladung an sich.
Unmittelbar an die negativ geladene Partikeloberflache schlielt sich eine Schicht

entgegengesetzt geladener lonen in der Flissigphase an. Diese Schicht wird als Sternschicht
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bezeichnet. An diese fest fixierte Sternschicht schlief3t sich die diffuse Schicht, bestehend aus
positiv, wie negativ geladenen lonen als lonenwolke, an. Unmittelbar an der Grenze zur
Sternschicht ist der Anteil an Kationen im Vergleich zu den Anionen héher. Grund hierfur ist
die Kompensation der Partikeloberflachenladung. Mit zunehmendem Abstand gleicht sich das
Verhéltnis aus. Fur die Messung der Oberflachenladung des Partikels muss die diffuse
Schicht abgeschert werden. Hierzu wird das Partikel relativ zu seiner Umgebung, entweder
durch das Anlegen eines elektrischen Feldes oder gezielte Partikelstromung, verursacht durch
einen in einem Messraum pulsierenden Kolben, bewegt. In diesem Moment ist das Partikel
nicht mehr nach aufRen hin neutral und es kann das Zetapotential (ZP) abgegriffen werden.
Mit zunehmender Bewegung im Fluid wird das messbare Potential bis zu einem
Maximalwert, der von der Bindungsstarke der lonen abhéngig ist, gesteigert. Ein negatives
Zetapotential beschreibt eine negative Oberflachenladung. In Abhéngigkeit der Grolie des ZP
ist die Stabilitat einer Suspension zu beschreiben. Sehr hohe Werte weisen auf eine stabile

Suspension, was in den AbstolRungskraften zwischen den Partikeln begriindet liegt, hin.

Stern-Schicht
I Helmholtz-Schicht
Pp® 0 @

@ @ @ negativ, hydratisiert
@ @ @ @ positiv, hydratisiert

®® 2 ©
o2 o ® o
@ diffuse
@ @ @ Schicht
2 @ ©
nicht fixierte hydratisierte
positive und negative lonen

(CISISICIOIOIS)

Fixierte hydratisierte positive lonen
Bild 2-2: Darstellung der Partikeloberflache eines Partikels [22]

Die Messung des ZP in einem elektrischen Feld entspricht dem Messprinzip des auf

Elektrophorese basierenden Zetaphoremeters. In diesem Fall wird die Spannung nicht

unmittelbar gemessen, sondern tber die Wanderungsgeschwindigkeit der Einzelpartikel im

elektrischen Feld ermittelt. Der Beschleunigung des Partikels wirkt die Reibungskraft in der

Suspension entgegen, so dass ab einem bestimmten Punkt eine konstante Geschwindigkeit

erreicht wird, die mit einer maximalen Abstreifung der diffusen Schicht verbunden ist. Die
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Ebene, an der die Ermittlung des ZP erfolgt, wird Scherebene genannt und berechnet sich
uber die zeitbezogene  zurlickgelegte  Wegstrecke, die  Viskositdt und die

Dielektrizatskonstante der Suspension.

Durch die Messung des Zetapotentials lassen sich jedoch nicht alle Flockungsvorgéange
erklaren. Fur den Flockungsprozess ist es aus diesem Grund unerlasslich, chemische und
physikalische Vorgadnge wie z.B. Adsorptionsvorgange und Flockungsmittelhydrolyse zu
berticksichtigen [14].

2.1.1.2 Vorentwasserung / Eindickung

Die Vorentwasserung beruht auf der Abtrennung des Feststoffes bzw. der flissigen Phase im
Erdschwerefeld. Als Anlagen konnen Absetzbecken mit oder ohne Krahlwerk,
Schraglamellenklérer oder Siebbandeindicker zum Einsatz kommen. Krahlwerke dienen der
weiteren Konsolidierung des abgesetzten Schlammes. Wird die geflockte Suspension in das
Absetzbecken eingeleitet, so tritt als erstes Sedimentation auf. Haben sich erste
Feststoffschichten auf dem Boden abgesetzt, so erfolgt eine Verdichtung des Schlammes
durch das Eigengewicht. Je machtiger diese Schicht mit der Zeit anwdchst, umso starker ist
die Konsolidierung. Die Wasserfreigabe aus unteren Schlammschichten wird herabgesetzt
oder verhindert. Langsam umlaufende Ruhrwerke, wie das Krahlwerk, ermoglichen, dass
auch die weiterhin im Schlamm befindliche Flussigkeit abgegeben werden kann. Die
Verwendung der beschriebenen horizontal oder vertikal durchstromten Rund- oder
Langsbecken benotigt den groRten Platzbedarf. Die geneigt und parallel angeordneten
Sedimentationsplatten des Schréglamellenklarers bewirken eine enorme Platzersparnis. Die
Suspension stromt zwischen den Lamellen entlang und der Feststoff lagert sich auf den
Lamellen ab und rutscht durch sein Eigengewicht in den Schlammsammeltrichter im unteren
Teil des Separators. Der Neigungswinkel ist groRer gewahlt als der Rutschwinkel des
Feststoffes, um ein Anhaften zu vermeiden [20]. Diese Art der Feststoffanreicherung eignet
sich nur fur Schlamme, die nicht zu Verklebungen an der Lamellenoberfl&che neigen. Es wird
unterschieden zwischen Gleichstromlamellenabscheidern, bei denen das Aufgabegut im
oberen Bereich, und Gegenstromlamellenabscheider, bei dem der Zufuhrstrom im unteren
Teil zugefiihrt wird, was ein entgegengesetztes Stromen von Feststoff und Klarwasserphase
bewirkt, unterschieden. Die Stromungsfihrung wéhrend des Abtrennprozesses darf zwischen



2 Theoretische Grundlagen 13

Zulauf, Klarlauf und Unterlauf (Feststoffabtrennung) nicht vermischt werden. Bei beiden

beschriebenen Verfahren handelt es sich um statische Eindickverfahren.

Eine ebenso Platz sparende Mdoglichkeit zur Feststoffaufkonzentrierung bieten Seihsysteme
wie Bandeindicker (Seihtische) und Filtersiebtrommeln (Seihtrommel). Erstgenannte leiten
den geflockten Schlamm (ber ein oder mehrere tbereinander angeordnete Endlossiebbénder.
Storkorper bewirken ein schonendes Umlagern der Schlammschicht, um so neue
Drainagewege zu schaffen. Das Klarwasser lauft durch das Siebband und wird Gber eine
Sammeleinrichtung abgeleitet und kann gleichzeitig zur Reinigung des Siebbandes verwendet
werden. Die Umlaufgeschwindigkeit des Bandes kann in den meisten Féllen Uber
Frequenzumwandler reguliert werden. Bei Filtersiebtrommeln handelt es sich um leicht
angestellte, rotierende zweiwandige Zylinder. Der innere besteht aus einem durchl&ssigen
Material und im &ufReren wird das ablaufende Filtrat aufgefangen und abgeleitet. Durch die
Drehbewegung und zusétzlich installierte Schikanen wird der Schlamm hin und her bewegt,
wodurch die Entwdsserung begunstigt wird. Bei Flockungsmitteldosierungen zwischen 2 und
10 kgFHM/t TS konnen Feststoffgehalte bis 15 % erreicht werden [17]. Diese Zahlenwerte
werden durch eine in einem séchsischen Wasserwerk durchgefiihrte Schlammeindickung
mittels Bandeindickers belegt. Bei einem Flockungsmittelverbrauch von 6,8 kgFHM/t TS
wird dort ein Trockenrtickstand von 5,3 - 7 % erreicht.

Da fiur die Versuchsreihen keine dieser Entwésserungsapparaturen zur Verfugung standen,
kann die Schlammeindickung nicht extra ausgewertet werden. In der zum Abschluss der
Arbeit zu flhrenden Kostenschatzung (Abschnitt 6) fur den Prozess der Schlamm-
konditionierung tber die Eindickung, Entwésserung bis hin zur Pelletierung wird nochmals

Bezug auf die erwahnten Apparaturen genommen.

2.1.1.3 Mechanische Entwasserung

Der Erfolg der Entwasserung ist zum einen von der Stérke der an den Partikeln anhaftenden

Flussigkeit und zum anderen von den Kréften, welche die Abtrennung bewirken, abhangig.

Es existieren folgende Arten der Flussigkeitsbindung an Partikeln:
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a innere Feuchtigkeit

b Adsorptionswasser

¢ Adhésions- bzw. Haftwasser
d Zwickelkapillarwasser

e Zwischenraumkapillarwasser

f  Grobkapillarwasser

Bild 2-3: Wasserbindungsarten kérnigen
Gutes [28]

Die innere Feuchtigkeit (a) ist ein MaR fir die innere Porositat einer Kérnung und wird auch
als Innenkapillarwasser bezeichnet. Dieser Wasseranteil ist nicht durch mechanische
Verfahren abtrennbar. Adsorptionswasser (b) und Adhdsions- bzw. Haftwasser (c) bezeichnet
den auf dem Partikel unmittelbar anhaftenden Fliissigkeitsfilm. Aufgrund der geringen Dicke,
0,1 bis 1 um, spielt das Adsorptionswasser eine untergeordnete Rolle. Die
Adhasionswasserschicht kann durch mechanische Krafte teilweise entfernt werden.
Zwickelkapillarwasser (d) bezeichnet das Wasser an den Kontaktstellen zwischen den
Partikeln und Zwischenraumkapillarwasser (e) stellt das gesamte Porenvolumen,
eingeschlossen von mehreren Partikeln, dar. Kapillarwasser kann entgegen des
Erdschwerefeldes fixiert werden. Grobkapillarwasser ist ebenfalls durch mechanische Kréfte

abtrennbar.

Im Folgenden wird die maschinelle Entwasserung durch die Filtration naher erldutert.
Treibende Kraft bei der Filtration ist immer eine Druckdifferenz. Es wird ferner unterschieden
zwischen Druckfiltration und Vakuumfiltration. Bei der Druckfiltration wird durch die
Suspensionszufiihrung ein Druck auf das Filtermedium ausgeubt. Hierbei kénnen sehr hohe
Driicke realisiert werden. Die Vakuumfiltration, dass Aufbringen eines Unterdruckes auf der
Filtratseite, ist durch den Dampfdruck der jeweiligen Flissigkeit begrenzt. Der Vorteil der
Vakuumfiltration liegt darin, dass eine kontinuierliche Betriebsweise madglich ist und der
Prozess zum Abtragen des Filterkuchens nicht, wie bei der Druckfiltration, unterbrochen

werden muss.

Filtration

Filtrationsvorgdnge konnen wiederum in Oberflachenfiltration, Tiefenfiltration und

Querstromfiltration unterteilt werden. Bei der Oberflachenfiltration lagert sich der Feststoff
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vollstandig auf der Oberflache des Filtermediums ab. Die Porengrofie des Filtermediums ist
Kleiner als der Durchmesser der abzutrennenden Partikel. Da sich auf dem Filtermedium eine
Feststoffschicht mit zunehmender Filtrationszeit aufbaut, wird sie als kuchenbildende
Filtration bezeichnet. Im weiteren Verlauf soll das sich bildende Haufwerk als Filterkuchen
oder nur Kuchen bezeichnet werden. Der Kuchen wirkt zusatzlich als filtrierende Schicht fir
den Prozess. Aufgrund der kapillaren Krafte zwischen den Feststoffpartikeln ist eine
Entfernung des Zwischenraumwassers allein durch die Schwerkraft nicht moglich. Die Grole

der kapillaren Krafte ist von den PartikelabmafRen abhéngig.

Bei der Tiefenfiltration hingegen dringt der Feststoff in das Filtermedium ein, welches von
groRerer Maéchtigkeit ist, und wird dort durch Ablagerung in den Porenrdumen
zuruckgehalten. Durch die zunehmende Verblockung der Poren wird die Abscheidung feiner
Partikel ermdglicht. Ist die maximale Aufnahmekraft des Filtermittels erschopft, kann

Feststoff in das Filtrat gelangen [20].

Strémt die Suspension parallel zur Filtermediumsoberflache, wird der Prozess als Querstrom-
filtration bezeichnet. Durch die hohe FlieRgeschwindigkeit wird die Bildung einer
Deckschicht weitgehend verhindert. Dennoch kann das Retentat, der Feststoffstrom, nur so
weit aufkonzentriert werden, dass er noch flieRfahig bleibt. Dieses Verfahren ist demnach fir
Prozesse, bei denen der Feststoff in mdglichst hoher Konzentration zuriickgewonnen werden
soll, nicht empfehlenswert. Er wird Gberwiegend fir Suspensionen verwendet, deren Partikel

so klein sind, dass sie einen undurchléssigen Filterkuchen bilden wurden.

Abhangig von der Feststoffphase im Haufwerk, speziell der physikalischen Eigenschaften der
Partikel, existieren inkompressible und kompressible Filterkuchen. lhre Unterscheidung
beruht in der Reaktion auf Druckerhéhung. Bei steigendem Druck kommt es bei
kompressiblen Kuchen zu einer Verdichtung, welche sich in einer Porenverengung und
teilweise Umlagerung der Partikel duRert. Das Resultat ist ein stark ansteigender
Durchstromungswiderstand und somit eine Abnahme des Filtratdurchsatzes. Fir
inkompressible Haufwerke hingegen steigen bei Druckzunahme proportional die
Filtratdurchsétze. Der Durchstromungswiderstand und die Porositat bleiben unverandert. In
dem Fall wird von einer idealen Filtration gesprochen, die jedoch in der Realitét selten auftritt
[1]. Wéhrend der Filtration tritt ein Druckverlust der Flussigkeit mit zunehmender
Anndherung an das Filtermedium auf. Der Druckverlust wird auf das Feststoffgerist

Ubertragen, so dass sich eine schlecht durchléssige, stark komprimierte Grundschicht



16

unmittelbar auf dem Filtermittel bildet. Mit zunehmendem Abstand wird der Filterkuchen

pordser und &hnelt mehr einer eingedickten Suspension [32].

Diskontinuierlicher Apparat - Filterpresse

Es werden senkrecht angebrachte Filterplatten, die mit Filtertichern bespannt sind, zu einem
Plattenpaket aneinandergereiht. Auf diese Art und Weise ist es moglich eine grole
Filterfliche auf kleinem Raum unterzubringen. Hydraulische Anpressdriicke von bis zu
400 bar verhindern ein auseinanderrutschen der einzelnen Platten. Zentriert oder auBermittig
erfolgt der Zustrom der Suspension, die sich in den parallel angeordneten Platten verteilt.
Nach dem Befillen der Kammern baut sich der fur die Entwésserung aufzubringende Druck
allein durch die zustromende Suspension auf. Die Bildung einer ersten Deckschicht auf dem
Filtermedium bewirkt einen raschen Anstieg des Durchstromungswiderstandes. Bei
Pressapparaturen  wird  zwischen  Kammerfilterpressen und  Rahmenfilterpressen
unterschieden. In Kammerfilterpressen werden die Platten mit dem aufliegenden
Filtermedium unmittelbar aufeinander gepresst. Die Kammer ergibt sich aufgrund der
Plattengeometrie. Die Rahmenfilterpressen weisen eine separate Kammer zwischen den
beiden Filterplatten auf. Die Rahmenkonstruktion wird zwischen den beiden Filterplatten
eingespannt. Zusétzlich kénnen Membranen installiert sein, die nach Beendigung der
Beschickungsphase mit einem Medium, Luft oder Wasser, beaufschlagt werden und den
Filterkuchen auspressen. Der Nachpressvorgang bewirkt laut ALLES [1] eine
Homogenisierung der Kuchenstruktur. Bildet sich wahrend der Filtrationszeit eine sehr
ungleichmaRige Flussigkeitsverteilung im Kuchen mit stark verdichteter Grundschicht am
Filtermedium und zunehmender Porositat hin zur Kuchenmitte, so kann auf diesem Wege die
Restfeuchte des Kuchens zusétzlich verringert werden. Bei dem Offnen des Plattenpaketes
sollte sich der Filterkuchen leicht durch sein Eigengewicht I16sen und in die daflr vorgesehene
Transportvorrichtung fallen. Hierzu sind Filterkuchendicken von mindestens 30 mm ratsam
[1]. Die Zustrompumpen erzeugen Driicke in einem Bereich zwischen 6 und 25 bar. Es
existieren jedoch auch Hochdruckpressen mit bis zu 60 bar, wobei bei manchen Schlammen
eine Beschickung unter niedrigeren Druckverhaltnissen hohere Entwésserungsgrade liefert.

Die Nachpressdriicke mittels Membranen erreichen bis 16 bar.
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Bild 2-4: Plattenpaket einer Kammerfilterplatte [17]

Kontinuierlicher Apparat - Bandfilterpresse / Siebbandpresse

In Siebbandpressen wird der Schlamm zwischen zwei Endlosfilterbander, welche Uber
zahlreiche Umlenkrollen laufen, gepresst und entwéssert. In Bild 2-5 wird die Funktionsweise
einer Bandfilterpresse dargestellt. 1hr vorgelagert ist in diesem Fall ein Taschenband (2),
welches eine Vorentwasserung durch die Schwerkraft bewirkt. Ein herkdmmlicher
Bandeindicker an dieser Stelle ware ebenso denkbar. Eine weitere Entwasserung durch das
Erdschwerefeld wird in der Seihzone realisiert. Hierbei verteilt sich der Schlamm auch
gleichméBig auf dem Band. In der folgenden Keilzone (4) laufen die beiden
Entwasserungsbander langsam zusammen und es beginnt der Pressvorgang auf den Schlamm
(p=0,1-0,2 bar). Die Lénge dieses Bereiches bestimmt im Wesentlichen den Durchsatz der
Anlage [12]. Das folgende Umlenken auf der Trommel (5) bewirkt eine weitergehende
Entwasserung. Durch die gegeneinander gerichtete Bewegung der beiden Béander wird der
Schlamm auf Scherung beansprucht. Die ersten Umlenkungen in einer Bandfilterpresse
werden als Niedrigdruckpresszonen bezeichnet und zum Ende der Bandfiihrung wird der
Druck nochmals erhoht. Dieser Bereich wird als Hochdruckzone bezeichnet. Ubliche
Betriebsdriicke liegen bei 30 bar. Unter den Bandern sind jeweils Auffangtrichter flr das
Filtratwasser angeordnet. Die Reinigung der Bénder erfolgt in den meisten Féllen mit Filtrat

Uber Spritzeinrichtungen.
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Bild 2-5: Verfahrensprinzip einer Bandfilterpresse [17]

Da die beiden Bénder ohne Verbund aufeinander liegen, kann die Abdichtung zu den Seiten
nur Gber den Kuchen selbst erfolgen. Ausschlaggebend ist hierbei die Scherfestigkeit.

Begunstigend kénnte sich die Zugabe von Fasern erweisen [1].

2.1.2 Agglomeration

Die Agglomeration stellt die Umkehrreaktion der Zerkleinerung dar. Durch wirksam
werdende Bindekréfte erfolgt eine Zusammenlagerung feiner Partikel. In vielen industriellen
Prozessen fallen Produkte in zu feiner und streuender KorngréRRenverteilung an, welche fir
die Weiterverarbeitung nachteilig sein kann. Das Uberfiihren in grobere Strukturen hat

folgende Vorteile:
= Verbesserung des Dosier- und FlieRverhaltens,
= Verringerung der Staubfahigkeit,
= enge PartikelgroRenverteilung und bewusst gesteuerte PartikelgroRen,
= Verbesserung der Transporteigenschaften usw.

Agglomerationsprozesse werden in drei Hauptgruppen unterteilt: Pressagglomeration,
Aufbauagglomeration und Sintern. Die Pressagglomeration erfolgt in einem Formkanal unter
der Einwirkung hoher Driicke. Durch den hohen Druck kommt es zur Wéarmeentwicklung und
teilweise partiellem Anschmelzen der Partikeloberflache, so dass es zur Bildung von
Festkorperbriicken zwischen den Teilchen kommt. Dieser Prozess wird als Sintern bezeichnet.
Auch bei Pressagglomeraten kann es zu teilflachigen Sintervorgangen durch die

Warmeentwicklung bei starker Druckeinwirkung kommen. Bei der Aufbauagglomeration
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wird das Aufgabegut, zum Beispiel durch Rihrwerkzeuge, in Bewegung versetzt, so dass es

zur Kollision zwischen den einzelnen Partikeln kommt.

Das Zusammenlagern beruht auf einer Vielzahl von Bindemechanismen. Die Bindung kann
durch Flussigkeiten mit niedriger oder hoher Viskositét, durch Festkorperbriicken (Sintern),
durch Adhéasionskrafte unmittelbar zwischen den Teilchen oder formschlissige Bindungen
faseriger Ausgangsmaterialien entstehen. Fir die Agglomeration von Eisenhydroxid-
schlammen (EHS) spielen im Folgenden die Bindungskréfte, hervorgerufen durch
Flussigkeiten niederer Viskositat, eine Rolle und sollen vertiefend erklart werden. Bei
PartikelgroRen < 10 um ist die Zugabe eines Bindemittels nicht notwendig, da die Partikel in
trockener Form agglomerieren. Fir andere GroRen ist die Zugabe von Bindemitteln jedoch
unerldasslich [23].

2.1.2.1 Aufbauagglomeration

Bei der Aufbauagglomeration werden Bindemittel niedriger bis hoher Viskositat verwendet.
Dieser Prozess kann weiter in Roll- und Mischagglomeration unterteilt werden. Der
Unterschied beider Verfahren besteht in dem Durchmischungsvorgang. Rollagglomeratoren
wie Pelletiertrommeln und -teller kommen ohne Agitationsorgane aus. Sie bestehen aus einer
geneigten rotierenden Trommel mit im Vergleich zum Durchmesser flacher Wandung. Durch
Abrollen der griinen Keime oder schon gebildeter Agglomerate lagern sich immer neue
Schichten feinen Materials an. Es erfolgt ein schalenférmiger, meist spharischer Aufbau des
entstehenden Produktes. Der Pelletiererfolg hangt von der optimalen Drehzahl, die im Bereich
von 0,25 bis 0,5 n. (n¢ kritische Drehzahl, n. = 42,3/AD in min™*, D Trommeldurchmesser) ab.
Ausgangspunkt fir die Bildung von Pellets sind locker zusammengelagerte, das heil3t sehr
porése Partikelansammlungen, auch als Keim bezeichnet. Fir die Haftung der Partikel ist ein
angemessener Flussigkeitsvolumenanteil zur Bildung von Flissigkeitsbriicken notwendig. Die
Zugabe der flissigen Phase erfolgt in den meisten Féllen fein verteilt Gber Dlsen. Durch das
stete Abrollen der griinen Keime auf trockenem Material lagern sich nach und nach Schichten

an, so dass es zu einem schalenartigen Aufbau des Pellets kommit.

Mischagglomeratoren durchmischen das zu pelletierende Gut mittels Rihrwerkzeugen (Bild
2-6). Das Wachstum der Agglomerate ist stark durch Koaleszenz - Zusammenlagerung,
Verschmelzen von Agglomeraten - gepragt und die entstehenden Produktformen weichen

starker von der Kugelform ab als bei der Rollagglomeration. Die Produkteigenschaften
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werden demnach Uber die Drehzahl des Agitators und die Verweilzeit im System beeinflusst.
Fur den Flussigkeitseintrag werden gleiche Apparaturen wie bei der Rollagglomeration
verwendet. Ob es zum Anhaften oder wieder zur AbstoRung zweier Partikel bzw. der
Koaleszenz schon gebildeter Agglomerate kommt, h&ngt von der Dissipation der kinetischen
Energie ab. Zunehmende Pelletierzeit bewirkt nicht nur ein Wachstum der Agglomerate,
sondern auch eine Verdichtung, durch die Fllssigkeit an die Oberflache transportiert wird und
somit weitere Anlagerungsprozesse beginstigt werden. Wird fir die Agglomeration bereits
feuchtes Gut verwendet, so darf ein bestimmter Feuchtegehalt nicht Gberschritten werden, das
heiflt es darf nicht mehr Flissigkeit als zur Fillung der Porenrdume zwischen den Partikeln
benotigt wird enthalten sein (Sattigungsfullung). Tritt dieser Fall auf, so bleibt eine nicht
pelletierbare Suspension erhalten. Optimal ist der Flussigkeitsfillungsgrad S wenig unter dem
Séttigungsfillungsgrad. Die Grole der sich bildenden Agglomerate nimmt mit zunehmendem
Feuchtegehalt der Aufgabemasse zu.

Bild 2-6: Mischagglomeratoren, A Mischer der Firma Eirich mit 1 Prozessraum, 2 exzentrisch angeordnetes
Agitationsorgan, 3 Abstreifer, 4 Austragsoffnung, 5 rotierender Behalter; B Pflugscharmischer der
Firma Gebruder Lodige mit 1 pflugscharartige Agitationsorgane, 2 Messerkopf, 3 Wirbelbett [29]

2.1.2.2 Pelletierungszuschlagstoffe / Bindemittel

Unter Pelletierungszuschlagstoffen werden Materialien verstanden, welche die Bildung von
Agglomeraten und damit das Zusammenlagern der einzelnen Partikel beglnstigen. Sie
erflllen also die Bedingungen von Bindemitteln. Bei der Agglomeration von Rohstoffen und

Veredlungsprodukten spielen Bindemittel eine wichtige Rolle.

Fur den Agglomerationsprozess ist ein gewisser Feuchtegehalt des Aufgabegutes bzw. eine
Zudosierung von flissiger Phase notwendig, doch darf die Feuchtigkeit einen gewissen Grad
nicht tbersteigen, da es ansonsten zur Entstehung von grof3en fraktalen Agglomeraten kommt.

Ein fraktales Agglomerat stellt die Zusammenlagerung von mehreren Einzelpartikeln dar. Im
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unginstigsten Fall kommt es hauptsachlich zu Ablagerungen an den Wandungen des
Pelletierungsapparates. Des Weiteren fallt die Pelletierzeit sehr kurz aus. Die Kompaktierung
des Materials bewirkt den Flissigkeitsaustritt aus der Pelletoberflache, wodurch die
Partikelzusammenlagerung durch  Koaleszenz  begunstigt wird. Es bilden sich
Zusammenballungen grofRen Volumens, in denen die Einzelstrukturen noch deutlich zu
erkennen sind. Die Zeit zur Homogenisierung des Ausgangsmaterials ist demnach nicht

gegeben.
Bei der Aufgabe von feuchtem Gut ist die Anwendung hygroskopischer Zugschlagstoffe

denkbar. Sie binden einen groRen Teil des im Aufgabegut vorhandenen Wassers.

Bei der Auswahl des Zuschlagstoffes sollten Aspekte wie die regionale und globale
ganzjahrige Verflgbarkeit des Produktes eine entscheidende Rolle spielen. Falls mdglich,

bietet sich die Verwendung von in Industrieprozessen anfallenden Abféllen an.

Die Verwendung von Naturfasern, wie zum Beispiel Hanf und / oder Flachs, bietet sich an.
Untersuchungen am Lehrstuhl Aufbereitungstechnik der BTU Cottbus haben den Einsatz von
diesen Fasern als geeignet herausgestellt und sollen deshalb Bestandteil der

Fertigungstechnologie sein.

2.1.2.3 Beurteilung des agglomerierten Gutes

Zur Beurteilung des entstandenen Gutes stehen zahlreiche Partikelprifverfahren zur
Verfligung, wobei die Auswahl der Untersuchung von den geforderten Produkteigenschaften
abhangig ist. Die Untersuchung von Einzelpartikeln lohnt sich in der Regel erst bei
PartikelabmalRen ab 5 mm [29]. Bei Partikelgrolen <5 mm wird das Partikelkollektiv

untersucht. Fir die Messung der Festigkeit der Agglomerate kommen
= Druckversuche,
= Biegeversuche,
= Falltests und
= Abriebtests zur Anwendung.

Bei Druckversuchen wird der Probekdrper zwischen zwei Pressplatten mit einem definierten
Druck beaufschlagt. In Abhangigkeit der Materialzusammensetzung werden unterschiedlich
stark ausgepragte plastische und / oder elastische Verformungen hervorgerufen. Ubersteigt
der aufgebrachte Druck einen kritischen Punkt, so kommt es zum Bruch des Korpers. In
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diesem Fall sind die Haftkrafte in dem Agglomerat kleiner als die beaufschlagte Kraft. Mit
den heutigen Messapparaturen werden die Verformungen eines Korpers mit zunehmender
Kraft genau aufgezeichnet. Im Spannungs-Dehnungs-Diagramm ergibt sich fir die
Beanspruchung bis hin zum Bruch ein typischer Kurvenverlauf. Im Bereich 1 bis 2 (Bild 2-7)
erfolgt die elastische Verformung eines Korpers nach dem Hookeschen Gesetz. Da Spannung
und Dehnung sich verhdltnisgleich verhalten, wird dieser Bereich auch als
Proportionalbereich bezeichnet und verlauft linear. An ihn schliet sich die Phase der
plastischen Verformung (ab 2) an, die dann in den Bruch (4) (bergeht. Bei sproden
Werkstoffen erfolgt der Bruch kurz nach dem Uberschreiten der elastischen Verformung, er
schlieBt sich unmittelbar an den linearen Bereich der Kurve an. Werkstoffe mit stark
plastischem Verformungsverhalten weisen keinen markanten Spannungsabfall wie in Bild 2-7

auf.

€ [

Bild 2-7: Typisches Spannungs-Dehnungs-Diagramm fiir die Druckbeanspruchung eines
Karpers, der ab einer kritischen Grenze Bruchverhalten aufweist [18]

Entgegen des Beaufschlagens mit Druck werden viele Stoffe hinsichtlich ihres Verhaltens bei
Belastung in Zugversuchen untersucht. Daflr ist eine bestimmte Form des Probekdrpers
notwendig, die es erlaubt, den Priifling an beiden Enden fest einzuspannen. Sphéroide
Erscheinungsformen sind demnach auszuschlieBen. Dieses Prufverfahren bietet sich zum
Beispiel fir Faserstoffe an. Die graphische Auswertung erfolgt analog der Druckversuche im

Spannungs-Dehnungs-Diagramm.

Im Falltest wird der Probekorper aus einer definierten Hohe fallen gelassen und die

Deformation untersucht.

Abriebuntersuchungen werden in rotierenden Behdltern durchgefihrt. Reibungskrafte

bewirken hier eine Verénderung der PartikelabmaRe.
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AuRer der Beurteilung hinsichtlich der Krafteinwirkung kénnen PartikelgroRenverteilung,

Dichte und Porositat ermittelt werden.

Fur die Analyse der PartikelgroRenverteilung kommen optische Verfahren, unterteilt in
statische und dynamische Verfahren, und Siebanalysen in Frage. Optisch statische Verfahren
stellen Mikroskopuntersuchungen einzelner Partikel dar und unter dynamischen Verfahren ist
die Analyse eines Partikelkollektivs oder der gesamten Probe durch Videoaufnahmen zu
verstehen. Die Projektionsflache ist der Parameter den beide Verfahren liefern und aus denen
weitere Parameter, wie Durchmesser, Umfang, verschiedenste Aquivalentdurchmesser und
Formfaktoren berechnet werden. Formfaktoren geben die Ahnlichkeit der Produktform zu
bestimmten Korpern, wie der Kugel, wieder. Ein bekannter Formfaktor nach WADELL wird

als Spharizitat (SPHT, ) bezeichnet und berechnet sich nach Formel

d, ) ]
SPHT =(d—J (2-1)

S

dy und ds sind Aquivalentdurchmesser. Sie dienen der Beschreibung ungleichmaRig geformter
Partikel in Bezug auf die Kugel. In Tabelle 2-1 sind einige gangige Aquivalentdurchmesser
aufgelistet.

Tabelle 2-1: Ubersicht der gangigsten Aquivalentdurchmesser

Aquivalentdurchmesser ds  Partikelmerkmal

q - 4-A, Durchmesser einer Kugel mit gleicher Projektions-
PF T flache
d. - S Durchmesser einer Kugel mit gleicher Querschnitts-
S A\»x flache
d, =3 6-v Durchmesser einer Kugel mit gleichem Volumen
T
d Durchmesser entsprechend der Siebnennweite

Die benétigte Oberflache ergibt sich aus dem CAUCHY-THEOREM, welches besagt: Der
gemittelte Flacheninhalt der Parallelprojektion in der Ebene, d. h. der Projektionsflache,

konvexer Korper entspricht immer einem Viertel seiner Oberflache.

In den meisten optischen Analyseprogrammen wird die Spharizitat mit folgender Gleichung

berechnet.
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SPHT = 4'3—'A (2-2)

2

Fur Siebanalysen kommen in der Regel Siebtiirme, in denen bis zu 10 Siebe mit von oben
nach unten abnehmenden Siebnennweiten installiert sind, zum Einsatz. Schwingungen,
einstellbar tber die Amplitude, versetzen das zu klassierende Gut in Wurfbewegung, wodurch
Kleinere Partikel zu den Sieboffnungen transportiert werden und durch diese hindurch fallen
kdnnen, bis die Siebnennweite dsien < dparikel iSt. Die Dauer des Siebvorganges spielt eine
entscheidende Rolle. Je langer der Zyklus dauert, desto scharfer sind die
Korngrofientrennungen, jedoch ist die Wahrscheinlichkeit der Verénderung der Partikel
aufgrund von Materialverlusten durch Reibung groRer. Mit Hilfe der Massen der

Siebriickstande lassen sich die Verteilungen berechnen und graphisch darstellen.

2.2 Grundlagen der Behandlung schwefelsauren Oberflachenwassers

In der Einleitung wurde bereits ein erster Bezug auf das biochemische Behandlungsverfahren
genommen. Ziel dieses Prozesses ist es, die Wasserbeschaffenheit hinsichtlich der
Sulfatkonzentration und des pH-Wertes zu beeinflussen. Im Zuge der Uberleitung von
Tagebauseewasser in die natirliche Vorflut sind zwischen den L&ndern Brandenburg und
Sachsen folgende Ausleitbedingungen abgestimmt worden: Die Begrenzung fur Sulfat liegt
im Bereich von < 250-500 mg/l und fir Eisen bei < 3,0 mg/l (Eisen gesamt). Der pH-Wert
soll im Bereich des Hydrogencarbonat-Puffers zwischen 6 — 9 liegen (Stand 11/2002) [21].

Die Sulfatkonzentrationen bis zu 2000 mg/l in den Tagebauseen Ubersteigen die Zielwerte um
ein Vielfaches.

Die Reduzierung des Sulfates wahrend der Behandlung wird durch Mikroorganismen
induziert. Sulfatreduzierende Bakterien (SRB), obligat anaerobe Organismen, nutzen Sulfat
als Elektronenakzeptor. Dabei entsteht Schwefelwasserstoff. Gleichzeitig werden auch
Protonen verbraucht, so dass die Reaktion eine pH-Anhebung induziert. Eine Folgereaktion
bewirkt unter der Anwesenheit von reduziertem Eisen (Fe?*) die Eisensulfidfallung, welche
die Ruckreaktion der Pyritverwitterung darstellt. VVoraussetzung ist hierbei die ausreichende
Menge an verfligbarem Eisen. Da der Eisengehalt des Seewassers fur die Féallung der Sulfide
unzureichend ist - im Mittel weisen Tagebauseen der Lausitz Eisenkonzentration zwischen 10
und 150 mg/l Gesamteisen auf - muss dem Prozess Eisen zudosiert werden. Fir allein durch

aufgehendes Grundwasser gespeiste Tagebauseen kann die vorhandene Eisenkonzentration
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auf 1/6 der Sulfatkonzentration geschatzt werden. Alle in diesem Prozess ablaufenden
Reaktionen sind auf anaerobe Verhdltnisse angewiesen, was im Gegensatz zum aeroben
Milieu des Seewassers steht. Zur Sauerstoff-Zehrung ist die Zugabe von geldstem Kohlenstoff

notwendig.
0,+{CH,0} - CO,+H,0 (2-3)

Die Eisenreduktion ist ebenfalls an anaerobe Bedingungen gekniipft. Die Reaktion verlauft
nach folgender Reaktionsgleichung:

6Fe(OH),+12H"+CH,0H — 6Fe* +CO,+17H,0 (2-4)
Mit der Gleichung

2{CH,0} +2H"+S0,* — H,S+2C0,+2H,0 (2-5)
fur die Sulfatreduktion ergibt sich die Bruttogleichung wie folgt:

Fe(OH)3+2,25{CH,0} +2H'+S0,* — FeS { +2,25C0, +4,75H,0 (2-6)

Die Schritte Eisenldosung und Sulfatreduktion bewirken einen Protonenverbrauch, der sich im
Anstieg des pH-Wertes bemerkbar macht. Eine signifikante Verdnderung des
Neutralisationspotentials (NP) wird jedoch erst durch die Sulfatreduktion mit

Eisensulfidfallung erzielt.

Wenn die Sulfatabreinigung bis auf geringe Restkonzentrationen angestrebt wird, ist die
Bereitstellung zusétzlicher Eisenquellen erforderlich, z.B. als Eisenhydroxid. Im stark
reduzierenden Milieu der Prozesswasser erfolgt die Redukion zu Fe(ll), wobei die
Sulfidbindung als spontane Oberflachenreaktion im Sinne einer Festphasenumwandlung
ablaufen oder im Prozesswasser reduktiv gelostes Fe(ll) zu Eisensulfid gemal Gleichung

(2-7) reagieren kann.

Fe?* + H,S — FeSl + 2H' (2-7)
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3 Material und Methoden
3.1 Herstellung von Pellets
3.1.1 Herkunft der Eisenschlamme

Fur die durchgefiihrten Versuche war eine hohe Konzentration an Eisen im Aufgabegut
winschenswert. Als Lieferanten fur Schldmme mit dieser Anforderung kommen
Filterspllschlamme der ortlichen Wasserwerke, Eisenhydroxidschlamme (EHS) der Gruben-
wasserreinigungsanlagen (GWRA) und Sedimentablagerungen, zum Grol3teil bestehend aus
Eisenverbindungen, in den bereits gefluteten Hohlformen des stillgelegten
Braunkohletagebaus in Frage. Die Verwendung von Wasserwerksschlammen ist jedoch
aufgrund der sehr begrenzt anfallenden Mengen fur den geplanten Einsatzzweck nicht
attraktiv. EHS konnen direkt an den GWRA als Suspension geringer Feststoffkonzentration
(0,01 bis 0,5% TS) oder nach Einspiilen in Tagebaurestseen als abgelagertes Sediment
gewonnen werden. Durch die in GroRenordnungen bendtigten Schlammmengen fiel die
Entscheidung auf EHS aus Grubenwasserreinigungsanlagen. Durch den hohen Wassergehalt
der Suspension ist eine aufwendigere Entwéasserungsprozedur notwendig. An GWRA stehen
in der Lausitz zum Beispiel folgende Anlagen zur Auswahl:

Tabelle 3-1: Grubenwasserreinigungsanlagen

Name der Anlage Betreiber
GWRA Rainitza LMBV
GWRA P6Rnitz LMBV
GWRA Lichterfeld LMBV
GWRA Schwarze Pumpe Vattenfall
GWRA Janschwalde Vattenfall
GWRA Kringelsdorf Vattenfall
GWRA Tzschelln Vattenfall

Die einzelnen Behandlungsanlagen unterscheiden sich in ihrem Aufbau und den verwendeten
Chemikalien. Zum Anheben des pH-Wertes und somit Ermdglichung der Eisenfallung wird
Kalk (WeiRkalkhydrat oder ungeloschter Branntkalk) in Pulverform oder als Kalkmilch dem
Rohwasser zudosiert. Anhand des pH-Eh-Stabilitdtsdiagrammes (Anlage 3) ist ersichtlich,
dass bei pH-Werten ab neutralem Bereich und oxischen Verhéltnissen Eisen als

Eisenhydroxid (Fe(OH);) vorliegt. Des Weiteren kommen in einigen Anlagen
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Flockungshilfsmittel zum Einsatz. Es handelt sich dabei ausschlieBlich um anionische
Polyacrylamide, da das gereinigte Wasser zum Teil zu Trinkwasser aufbereitet wird.
Aufgrund der Nahe zum Tagebaurestsee RL 111 und dem Vorliegen der ungeflockten
Schlammsuspension ist in  den Versuchen das Material der Lichterfelder
Grubenwasserbehandlungsanlage verwendet worden. In anschlielender Tabelle sind die
Eisenkonzentrationen einiger GWRA aufgefiihrt.

Tabelle 3-2: Eisenkonzentration einer Auswahl von Grubenwasserbehandlungsanlagen

Name GWRA Ceisen zulauf  CEisen Ablauf Qzulauf Qens Alkalie FHM
mg/I mg/I m3/s m3/s

Lichterfeld 15,8 2,48 ca. 0,6 ca. 0,03 Ca(OH),

Rainitza 53 5,2 1,08 0,06 Ca(OH), A150

PoRnitz 33 1,4 0,6 0,1 CaO A150

Grubenwasserreinigungsanlage Lichterfeld

Die GWRA befindet sich suddstlich von Finsterwalde, sudwestlich von Cottbus. Das der
Anlage zustromende Wasser entstammt den Uberleitungen aus den Tagebaurestseen RL 29
und 28, welche mit Wasser aus der Schwarzen Elster gespeist werden und zu einem weiteren
Teil aus Filterbrunnen des Tagebaus Klettwitz Nord. Es werden durchschnittlich 0,5 bis
1,5 m3/s (Stand 2003) [21] zugeleitet. Die Fallung des Eisens wird durch die Zugabe von
pulverformigen WeiRkalkhydrat (Ca(OH),) realisiert. Uber ein Venturigerinne stromt das
Wasser einem Verteilerstern zu, so dass die Zuleitung zum Absetzbecken von mehreren
Stellen realisiert werden kann. Durch eine R&umerbriicke wird der Schlamm vom
Beckenboden abgesaugt und einem offenen Gerinne zugefiihrt, welches das Wasser-
Schlamm-Gemisch einem Pumpensumpf zufuhrt. Von hier aus wird der Schlamm mit
durchschnittlichen Mengen von 2200 m3/d (Stand 2003) Uber Rohrleitungen unterirdisch in
den Tagebausee RL 131 des Tagebaus Koyne verspilt. Das gereinigte Wasser wird dem
Bergheider See mit einem Volumenstrom von 1,2 m3/s zugeleitet. AuBRer den Flutungsmengen
fir den Restsee muss Wasser fiur den 6kologischen Mindestabfluss folgender FlieRgewasser

bereitgestellt werden: Zirchler Graben, Schneidemihlgraben und P6Rnitz.

Die Materialentnahme erfolgte aus dem schlammableitenden offenen Gerinne. Aufgrund des
geringen Trockensubstanzgehaltes des Wasser-Schlamm-Gemisches wurde vor Ort eine
Eindickung durch Sedimentation durchgefihrt. Die Absetzgeschwindigkeit der Festphase war
aufgrund auftretender Schwarmsedimentation sehr gering. Dieses Verhalten macht die
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Anwendung von Flockungshilfsmitteln unabdingbar. Der Feststoffgehalt konnte auf diese

Weise um den Faktor 10 erhoht werden.
Grubenwasserreinigungsanlage Janschwalde

Auf dem Gelénde des Braunkohlekraftwerkes Janschwalde der Firma Vattenfall Europe AG
nordostlich von Cottbus wird eine 1999 neu errichtete Grubenwasserreinigungsanlage
betrieben. Das Wasser stammt einerseits aus der Grundwasserhebung der anliegenden
Braunkohletagebaue und zum anderen aus der kraftwerkseigenen Grundwasserhaltung sowie
Filterriickspilwasser. Das aufbereitete Wasser wird zur Hélfte in den Wasserkreislauf des
Kraftwerkes gespeist und der restliche Anteil steht fur den Wasserhaushalt, d.h. die Vorflut
zur Verfugung [2]. Ein mehrstraBiger Aufbau der Anlage ermdglicht in nacheinander
folgenden Stufen die Enteisenung und die Brauchwasseraufbereitung. Fir die
Brauchwasseraufbereitung ist eine Entcarbonisierung installiert. Fir die Entfernung des
Eisens wird dem zustromenden Wasser CaO und Flockungshilfsmittel zudosiert. Zusatzlich
sind Bellftungseinheiten fir die Oxidation des zweiwertigen Eisens vorhanden. Der

abgetrennte Schlamm wird in einem Speicherbecken auf dem Kraftwerksgelédnde gespeichert.
Grubenwasserreinigungsanlage Schwarze Pumpe

Durch den Betreiber wurden keine n&heren Angaben zur Beschreibung der Anlage zur
Verfligung gestellt.

Die ermittelte chemische Zusammensetzung der verwendeten Schldmme ist in Anlage 2

dargestellt.

3.1.2 Konditionierung und verwendete Flockungshilfsmittel

Die in Tabelle 3-3 aufgelisteten Polyacrylamide wurden bei Flockungsversuchen mit EHS aus
den 0. g. GWRA getestet. Anionische FHM weisen in der Regel hthere Molekularitaten als
kationische Mittel auf.

Tabelle 3-3: Verwendete Flockungschemikalien mit ihren Produkteigenschaften

Flockungsmittelname  Hersteller ~ Ladung Molekularitdt ~ Ladungsdichte
Al110 Cytec anionisch hoch mittel

C491 Cytec kationisch hoch schwach
Koaret PA 3230 BK Giulini  anionisch hoch hoch

Praestol 2515 Degussa anionisch hoch schwach

Praestol 2530 Degussa anionisch hoch mittel



3 Material und Methoden 29

Praestol 2415 Degussa anionisch niedrig schwach
Praestol 2440 Degussa anionisch niedrig mittel
Praestol 611BC Degussa kationisch mittel schwach

Als Versuchsapparaturen flr die Flockung dienten Reihenrlhrgerdte mit Blatt- oder Fliigel-

rihrer sowie Magnetrihrer und Bechergléaser verschiedener GroRe fur die Schlammvorlage.

3.1.3 Entwasserungsapparaturen

Einen ersten Anhaltspunkt fir das Wasserabgabevermoégen des geflockten Schlammes gaben
Schwerkraftentwasserungsversuche mit Analysesieben der Siebnennweite von 355 um auf die
der Schlamm geschittet wurde. Des Weiteren erfolgte der Einsatz einer Filterdrucknutsche,
ein senkrechter abgeschlossener Zylinder, mit einem maximalen Fullvolumen von 220 ml und
einer maximalen Druckluftbeaufschlagung von 4 bar. Als Filtermedium dienten zusétzlich zu

feinem Drahtgewebe Filterpapier des Riickhaltebereiches 12 bis 25 pum.

Als auf eventuell groRRtechnische Entwasserungsapparate bertragbare Apparatur wurde eine
mobile Rahmenfilterpresse der Firma PutscH (Bild 3-1) verwendet. Dabei besteht die
Madglichkeit des Einbaus von Kammern verschiedener Stérke sowie der Verwendung von
Membranplatten fur das Nachpressen des Filterkuchens. Der maximale Beschickungsdruck
wird von Seiten des Herstellers mit 8 bar und der Nachpressdruck mit 6 bar angegeben. Die

Filterflache pro Kammer betragt 0,07 m2.

Das Kammervolumen betragt in Abhangigkeit der Kammerstarke (10 und 20 mm) 0,35
respektive 0,7 |, bezogen allein auf die Geometrie der Rahmenplatte. Bedingt durch die Form
der Filterplatten, die eine konvexe Oberflache aufweisen, ist das Kammervolumen jedoch
groRer. Um den Filtrattransport der Membranplatte zwischen Gummimembran und Filter-
medium zu gewabhrleisten, wird eine Stltzschicht aus grobem, stark durchldssigem Material
verwendet. Die auf Seitenholmen gefiihrten Plattenpakete werden zwischen einer Kopf- und
Endplatte durch eine hydraulische Presse mit 400 bar zusammengepresst. Der Zustromkanal
zum Beflllen der Kammern ist auflermittig angeordnet und fordert die zu entwassernde
Suspension mittels einer durch Druckluft beaufschlagten Membranpumpe (max. 8,5 bar).
Zum Abfuhren des Filtrates dient eine Rinne, in die das Filtrat jeder Filterplatte stromt. Nach
dem Offnen der Presse muss der Kuchen per Hand entfernt werden.
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Bild 3-1: Rahmenfilterpresse der Firma PUTSCH

3.1.4 Agglomeration

Als mogliche Agglomerationsverfahren werden im Abschnitt 2.1.2 der Roll- und Misch-
agglomerator aufgefiihrt. Die Verwendung von erstgenannten erscheint jedoch eher
ungeeignet aufgrund der Konsistenz des Aufgabegutes. Der Energieeintrag und die Durch-
mischung sind in einem Mischagglomerator hoher und bewirken somit eine bessere

Vermischung von Schlamm und Faser.

Von den zwei zur Auswahl stehenden Mischagglomeratoren, der Firma LODIGE und EIRICH,
fiel die Entscheidung auf den Pflugscharmischer M5/ MZ der Fa. GEBRUDER LODIGE mit
einem Arbeitsvolumen von 41. Der Pflugscharmischer ist gekennzeichnet durch einen
abgeschlossenen, horizontal angeordneten Zylinder als Reaktionsraum, in dem Pflugscharen
auf einer horizontalen Welle und ein Messerkopf an der Wandung des Zylinders die
Durchmischung des Gutes und gleichméRige Verteilung im Reaktionsraum gewdhrleisten
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(Bild 3-3). Die Aufgabe von Schlamm und Fasern erfolgt am Scheitelpunkt des Zylinders.
Energieeintrag und somit Agglomeratbildungsgeschwindigkeit konnen ber die
Umdrehungsgeschwindigkeit der Pflugscharen anhand eines Drehzahlminderers gesteuert
werden. Die exakte Drehzahl in Abhédngigkeit der Einstellung fur den Drehzahlminderer
wurde mit einem Stroboskop ermittelt und ist in Bild 3-2 graphisch dargestellt. Die Drehzahl

der Messertulpe ist mit 3.000 U/min™ nicht variierbar.

400 ‘ ‘

350 y =48,6x - 21,8 /’
200 Re= 0,9995/ M

250 /

200 /
150 - /

100

Umdrehung in 1/min

50

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Einstellung Drehzahiminderer

Bild 3-2: Zusammenhang zwischen der Einstellung des Drehzahlminderers mit
der Umdrehung der Pflugscharen

Bei dem Pelletierprozess in diesem Labormischer handelt es sich um einen
diskontinuierlichen Prozess. Zum Entleeren muss der Pelletiervorgang unterbrochen werden
und durch eine Schwenkeinrichtung wird die Aufgabedéffnung um 180 ° gedreht, so dass die
Entleerung des Gutes in ein Auffanggefall erfolgen kann. Um gleiche Umgebungs-
bedingungen fir die Versuche zu schaffen, muss der Mischer zu Beginn einer 60-mindtigen
Leerlaufphase unterzogen werden. Grund hierfir ist die Entstehung von Friktionswarme
durch die rotierenden Agitationsorgane. In der Studienarbeit [30] wurde nachgewiesen, dass
nach angegebener Laufzeit eine Temperaturerh6hung auf 35 °C bei maximaler Drehzahl
stattfindet. In niedrigen Drehzahlbereichen erreicht die Temperaturerhéhung demnach
geringere Werte. Fur die Pelletierungsversuche wurde eine konstante Temperatur, die nach 30
bis 40 min Leerlaufphase 25°C betrug, fir alle Durchfihrungen beibehalten. Bei
schwankenden Temperaturen wirde sich die Viskositat des Bindemittels &ndern, so dass die
Ergebnisse nicht unmittelbar vergleichbar wéren.
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Bild 3-4: Pflugscharmischer der Firma GEBRUDER LODIGE

3141 Hanf als Pelletierungszuschlagstoff

Die Hanffasern (Bild 3-5) stammen aus dem faserverarbeitenden Gewerbe der Firma
BADISCHE NATURFASERAUFBEREITUNG. Sie weisen eine mittlere Faserlange von 2,0 mm auf
und die einzelnen Fasern sind miteinander verfilzt. Analysen der hygroskopischen
Eigenschafen haben folgendes Wasserbindevermdgen fur die Hanffasern ergeben: 1,0 g Hanf
ist in der Lage 9,2 g Wasser zu binden. Dies entspricht dem Mittelwert von untersuchten
Faserldngen von 2,0 bzw. 6,0 mm [34]. Fur Hanf- und Flachsfasern wird von SCHENK [26]
eine Reindichte von 1,43 bis 1,52 g/cm?3 angegeben.
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Bild 3-5: 20 g Hanffasern links und Mikroskopaufnahme einer Hanfprobe rechts

3.1.4.2 Partikeluntersuchung

KorngréRenanalyse

Fur die Beurteilung der Partikel beziglich ihrer KorngréRenverteilung diente die Siebanalyse
nach DIN 66 165 mit dem Siebturm AS control 200 der Firma REeTSCH. Es besteht die
Moglichkeit der Verwendung von 10 Sieben verschiedener Siebnennweiten. Die
verénderlichen Parameter zur Siebung sind auBer der Maschenweite der Analysesiebe die
Siebzeit (t) und die Amplitude (A). Die Amplitude sollte so gewahlt werden, dass die Probe
gleichmaRig Uber das Sieb verteilt wird und jedes Partikel zu einer Maschendffnung
transportiert werden kann. Mit zunehmender Siebzeit wird die Trennscharfe zwischen den
einzelnen Kornfraktionen erhoht, doch muss ebenso beachtet werden, dass bei zu hoher
Beanspruchung der Agglomerate Abriebverluste entstehen und das Endergebnis verfélscht
werden kann. In Tabelle 3-4 sind die verwendeten runden Prufsiebe (D x H 200 x 50 mm) mit

ihren Maschenweiten aufgelistet.

Die Darstellung des Sieberfolges erfolgt graphisch mit Hilfe der Verteilungssumme Qs und
Verteilungsdichte gs. Die Verteilungssumme, auch Durchgangskennlinie bezeichnet, bezieht
sich auf die in der Gesamtmasse enthaltenen Teilchen mit Korngrélien die kleiner oder gleich
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der gewéhlten PartikelgrofRe sind. Es handelt sich demnach um eine relative Zahl, die
dimensionslos ist.

Tabelle 3-4: Priifsiebe nach Maschenweite fiir Siebung bei
t=10minund A=15mm
Siebnummer | Maschenweite
[mm]
16,0
12,5
10,0
8,0
6,3
50
3,15
2,0
1,25

O©oo~NOo ok, WN B

Die Verteilungsdichte ist eine Haufigkeitsverteilung der Menge in Abhéngigkeit der
KorngrofRe. Mit 4Q = Q(x2) - Q(x1), dem Mengenanteil in der Kornklasse x1.. X, berechnet sich

die Verteilungsdichte wie folgt:

AQ(Xy,X5) _m (3-1)

X, X, )=
q(X, X,) Ax Ax

Der Nenner stellt die Klassenbreite Ax = x5 - X1 dar.

Dichtebestimmung

Ein weiterer zu untersuchender Parameter ist die Dichte der Pellets. Hierzu dient die
Prézisionswaage der Firma SARTORIUS mit dem Dichtebestimmungsset YDK 01. Fir die

Bestimmung wird eine Tauchflissigkeit, in den meisten Fallen Ethanol, verwendet.
Es gilt das Archimedische Prinzip:

Ein in eine Flussigkeit eingetauchter Korper erfahrt eine nach oben gerichtete Auftriebskraft.
Der Betrag dieser Kraft ist gleich dem Volumen der durch den Korper verdriangten

Flussigkeit.

In die Waage wird eine Rahmenkonstruktion eingebaut, an der ein Tauchsieb in der
Flussigkeit hangt. Uber diese Konstruktion wird die Masse des auf dem Tauchsieb
aufliegenden Probekorpers gemessen. Bei hochpordsen Materialien ist darauf zu achten, dass

sich keine Lufteinschliisse im Partikel befinden, doch ist die Kontrolle dieser Bedingung
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schwierig. Fur die bessere Benetzbarkeit des Festkdrpers wird aus diesem Grund Ethanol als

Tauchfllssigkeit verwendet.
Mit der Gleichung

ps = M, - Pr (3-2)
m; —m

erfolgt die Berechnung der Festkorperdichte. Die Formel ist auf ein bis zweli
Nachkommastellen hinreichend genau [11]. Als Korrekturfaktor ist die Temperatur-
abhéangigkeit der Tauchflussigkeitsdichte zu beriicksichtigen. Weiterhin ist darauf zu achten,
dass der Probekdrper auf3erlich frei von Luftblasen ist.

Bestimmung des Formfaktors

Um die oberflachenbezogene Eisenldsegeschwindigkeit zu spaterem Zeitpunkt berechnen zu
kdnnen, werden Messungen beziiglich der Partikelform durchgefihrt. Hierzu existieren zwei

unterschiedliche MeRmethoden.

Das Bildauswertesystem Quantimet der Firma LEICA ermittelt anhand eines Mikroskopbildes
die Projektionsflache eines jeden Partikels Uber eine Graustufenregulierung. Uber die
Projektionsflache und den Umfang des Partikels wird die Rundheit des Kornes berechnet. Sie

ist fur die Kugel gleich eins und nimmt mit zunehmender Ungleichférmigkeit zu.

Die Spharizitat, berechnet mit der Bildauswertung des Camsizers, verhélt sich umgekehrt.
Hier nimmt der Wert mit der Abweichung von der Kugelform ab, ist also stets kleiner eins.
Die Umrechnung der Werte ineinander ist moglich. Fir die Beurteilung der hergestellten
Pellets wurde die Sphérizitat verwendet. Die Partikel werden manuell in einen senkrechten,
mit Wasser gefillten Plexiglasbehélter mit quadratischer Grundflache gegeben. Wahrend der
Sedimentationsphase erfolgte die Aufzeichnung mit einer Kamera. Auch hier liefern die
Projektionsflache und der berechnete Umfang den Wert der Spharizitat.

Partikelfestigkeit

Fir die Stabilitatskontrolle wurden Druckbelastungsversuche an dem Partikeluntersuchungs-
gerdt der Firma Zwick ROELL durchgefihrt. Der Festkorper wird zwischen zwei ebenen
Platten eingespannt und ein automatischer Vortrieb fahrt in der voreingestellten

Geschwindigkeit nach unten. Die hierbei auf das Partikel wirkende Kraft wird aufgezeichnet
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und in einem Diagramm (ber der Dehnung aufgetragen. Die Messung wird bei dem
Uberschreiten einer maximalen Kraft oder nach einer bestimmten Weglange, die ebenfalls

vorher definiert werden muss, abgebrochen.

3.2 Verwendung der Pellets

3.2.1 Versuchsanlage zur reduktiven Eisenldsung

Die Untersuchung der Eisenlésegeschwindigkeit wird mit Batchversuchen in einer REV-
Fluidzirkulationsanlage ermittelt. Es besteht die Moglichkeit des Einbaus vier voneinander
unabhangig betriebener Reaktoren. Die Versuchstemperatur wird mit 10 °C Uber den
gesamten Versuchsabschnitt konstant gehalten. Da aufgrund des geringen Durchflusses
weitestgehend Sammelproben von mehreren Tagen untersucht werden missen, wurden die
Ablaufbehélter 8 und 9 (Bild 3-6) ebenfalls im Klimaschrank platziert, damit eventuelle
Umsatzreaktionen durch Mikroorganismen eingeschrankt oder verhindert werden. Weiterhin
werden die Parameter pH, Redoxspannung und Leitfédhigkeit (Bild 3-6) am Ablauf jeder
Versuchszelle automatisch aufgezeichnet. Es kommen zwei Versuchzellen als jeweils
eigenstdndige Systeme zum Einsatz. Der Unterschied zwischen ihnen besteht in der
PartikelgroRRe der Eisen-Hanf-Pellet-Filterschiittung.

RB

— %

Bild 3-6: Schema der Versuchsanlage des Eisenldseversuches mit 1, 2 den Versuchsreaktoren A und B, 3
Messblécke flr pH, Lf und Redox, 4 Schlauchpumpe, 5 Vorlagebehalter fiir Seewasser, 6 Kiihlbehalter
flr die Temperierung der Vorlage, 7 klimatisierter Versuchsschrank, 8 Ablaufbehélter fiir Reaktor 1, 9
Ablauf fir Reaktor 2, A und C Sandschittung, B Pelletschiittung

AbmafRe der Versuchsreaktoren und Kennwerte fur die verwendeten Filterschittungen sind in
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Tabelle 3-5 aufgelistet. Die Mischungsverhaltnisse von Eisenhydroxid zu Hanffasern sind bei
beiden mit 20:1 identisch. Da die Menge an Pellets nicht ausreichend fur die vollstdndige
Fullung des Reaktorvolumens ist, wird der Rest mit Sand der Quarzwerke OTTENDORF
OKRILLA der Kornung 0,71 bis 1,25 mm ergénzt (Bild 3-6 Bildausschnitt). Vor dem Einsatz
als Filterschuttung wird er gewaschen, um Verschmutzungen zu entfernen. Die
Pelletfilterschittung (Bild 3-6 Bildausschnitt B) befindet sich zwischen der oberen (C) und
unteren (A) Sandschittung. Die Durchstromungsrichtung verlauft aufwarts gerichtet und um
eine Vergleichméaligung der Stromung am Einlauf zu erzielen, ist die Sandschicht im unteren
Bereich machtiger als tber der Pelletschiittung.

Tabelle 3-5: Angaben ber die ReaktorgréRen und die Schichthdhen der Filterschiittung bezogen

auf Bild 3-6
PelletgrofRenklassen
Parameter Dimension  3,15<d<5,0 mm 6,3<d<8,0 mm
Hohe Reaktorzelle mm 115 115
Durchmesser Reaktorzelle mm 81 81
Schitthéhe Pellets (B) mm 21 22
Schitthéhe Sand (A) mm 59 59
Schiitthéhe Sand (C) mm 35 34
3.2.2 Versuchsanlage zur Fallung tGberschussiger Sulfide

Zur Erprobung von schittfahigem Eisenhydroxid-Material diente eine Filtersaule mit einem
Durchmesser von 105 mm und einer nutzbaren Betthohe von ca. 300 mm. Diese wurde in die
Ablaufleitung eines Festbettreaktors zur mikrobiellen Sulfatreduktion (GroRsdule) integriert
und mit Probenahmestellen vor und nach dem Filterbett versehen (Bild 3-7). Die
Durchstromungsrichtung verlauft aufwérts gerichtet und um eine VergleichmaRigung der
Stromung am Einlauf zu erzielen, ist eine Sandschicht unterhalb der Pelletschittung
angeordnet.
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Bild 3-7: Versuchsaufbau zur Sulfidabreinigung

3.3 Bestimmung der analytischen Parameter

Fur die Bestimmung der Parameter Leitfahigkeit (Lf), pH-Wert und Redoxpotential (Redox)
wurden Handanalysengerate mit Einstabmessketten verwendet. Die Messungen erfolgten
gemaR DIN 38 404 Teil 5 (pH), DIN 38 404 Teil 6 (Redox) und DIN EN 27 888 (Lf).

Die Beurteilung der Inhaltsstoffe der Ausgangsschlamme und der Agglomerate erfolgte durch
Rontgenfluoreszenzanlaysen fiir folgende Elemente: Na, Mg, Al, Si, P, S, Cl, K, Ca, Cr, Mn,
Fe, Co, Ni, Cu, Zn, Cd, Pb und Hg. Diese Untersuchungen wurden ausschlielich fur
Feststoffe durchgefuhrt. Die Bewertung der Ablaufproben hinsichtlich der Konzentration von
Mangan, Aluminium und Eisen erfolgte durch Atomabsorptionsspektrometrie (AAS) nach
DIN 38 406 Teil 22 (Fe, Mn) und DIN 38 406-25 (Al). Zusétzlich zu den Fe-Gesamt
Konzentrationen wurden Messungen bezliglich Eisen(ll)-lonen in geldster Form nach
DIN 38 406 Teil 1 photometrisch durchgefiihrt.

Einschatzungen des Kohlenstoffverbrauchs wurden durch infrarot-spektrometrische
Messverfahren nach DIN 38 409 Teil 51 realisiert.
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3.4 Parameter ermittelt durch Berechnungen

Das Neutralisationspotential beschreibt den S&urestatus eines Wassers [27] anhand der
Kationensduren und der Sdurekapazitat, die Aussage tber das Pufferungsvermégen gibt.

NP ~ K, ;-3-CAP'-2-cFe® -2-cMn* (3-3)

Das NP wird in mmol/l angegeben. Je negativer der Wert flir das Neutralisationspotential ist,
desto mehr Saure beinhaltet das Wasser.

Die Berechnung der Eisenbildungsgeschwindigkeit kann einerseits volumenbezogen und
andererseits mit Bezug auf die Partikeloberflache erfolgen. Fir beide Werte wird die
Konzentrationsanderung Ac flr Eisen in geloster Form in einem Zeitabschnitt bendtigt. Sie
ergibt sich aus der Differenz der Konzentration am Anlagenzu- ¢, und -ablauf c;. Die
volumenbezogene Stoffdnderungsgeschwindigkeit ergibt sich aus dem Verhaltnis von Ac zu
der Verweilzeit VWZ des Mediums im Reaktor nach der Gleichung (3-4):

_Ac-Q  Ac
¢ Vv VWZ
Die Verweilzeit beschreibt den Durchsatz zum Anlagenvolumen V. Wird das Anlagen-

e

(3-4)

volumen durch die Partikeloberflache As ersetzt, so errechnet sich nach Gleichung (3-5) die
oberflachenbezogene Eisenbildungsrate.
= Ac-Q _ Ac-Q

As as 'Vs
Da es sich bei dem Schittungsmaterial um unregelmaRig geformte Partikel handelt, muss die

(3-5)

spezifische Oberflache as (ber den &dquivalenten Kugeldurchmesser, der sich aus der
Spharizitdt SPHT und dem wirksamen Korndurchmesser d,, ergibt (Gleichung (3-6)),
berechnet werden. Der wirksame Korndurchmesser ergibt sich Giblicherweise aus der Sieblinie
(dgo+d10)/2. Aus der Korngrofienanalyse der Pellets ist jedoch fur jede Schittungen nur eine
Korngrofienklasse der Siebanalyse enthommen worden. Als wirksamer Korndurchmesser
wird der mittlere Partikeldurchmesser der Bildauswertung mit dem Camsizer verwendet.

a, = 6-(1-¢)

= 3-6
SPHT -d,, (3-0)
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4 Versuchsdurchfiihrung

Die Versuchsdurchfiihrung beinhaltet den verfahrenstechnischen Prozessablauf von der
Schlammkonditionierung fur die Eindickung, uber die Entwasserung in einer
Rahmenfilterpresse (RFP) bis hin zur Produktion der Pellets in einem Mischagglomerator.
Vor dem Einsatz der Eisenschlamm-Hanffaser-Agglomerate als Filterschiittung sind diese auf
ihre Produkteigenschaften hin zu untersuchen. An die technische Produktion der Pellets
schlieBt sich die Untersuchung der Eisenbildungsgeschwindigkeit sowie der Sulfidfallung

mittels Durchstrdmungsversuchen an.

4.1 Prozesse zur Pelletherstellung

4.1.1 Flockung und Voreindickung

Erste Versuche zur Auswahl von Flockungshilfsmitteln wurden am Schlamm des
Experimentalwasserwerkes durchgefihrt. An diesem Material erfolgte auch die Untersuchung
der Oberflachenladung der Partikel der Suspension mittels Zetaphoremeter. Schwankungen in
der Oberflachenladung fir Suspensionen ergeben sich durch pH-Wert-Verschiebungen,
wodurch die Erfassung von dissoziierten Gruppen unterschiedlich ist. Der Eisenschlamm
wurde mittels Natronlauge (NaOH) beziehungsweise Salzséaure (HCI) auf die pH-Werte von
12, respektive 2 gebracht. Dieses Vorgehen représentiert die Oberflachenladung in
Abhangigkeit des pH-Milieus der Suspension.

Es erfolgten empirische Flockungsversuche. Die verwendeten Flockungschemikalien sind im
Abschnitt 3.1.2 aufgelistet. In Abhéngigkeit der Feststoffgehalte war eine Verdinnung der
Ausgangsschlamme notig. Die Suspensionen der Anlagen von Lichterfeld und Schwarze
Pumpe (ohne FHM) fallen mit geringen Feststoffkonzentrationen < 0,1 % an, der durch
Absetzen der Schlammflocken geringfiigig (0,5 bis 2,0 % TS) gesteigert werden kann. Fir die
Flockung ist keine weitere Verdiunnung erforderlich. Hingegen ist es nicht moglich, die
Schlammdispersion, stammend aus der Janschwalder Aufbereitungsanlage, mit einem
Trockenrickstand von 23,84 % unmittelbar zu flocken. Ausgehend von der
Schlammzusammensetzung in  den verschiedenen GWRA (Anlage 2) sind die

Untersuchungen wie folgt durchgefiihrt worden. Die Flockulation erfolgte immer nach dem



4 Versuchsdurchfihrung 41

gleichen Prinzip. 100 bis 300 ml Schlammsuspension wurden in einem Becherglas mit einem
Flugelrihrer oder einem Magnetriihrer durchmischt (Bild 4-1). Es konnten maximal 6 Proben
gleichzeitig untersucht werden. Dieser Versuchsaufbau entspricht der Jar-Test-Methode. Nach
der Zugabe des Flockungsmittels schlossen sich eine maximal 30-sekiindige Schnellriihrphase
(zwischen 200 und 400 min™) und anschlieRend eine Langsamrithrphase (50 bis 100 min™)
bis zu einer Minute an. Im ersten Teil wird die gleichmaRige Verteilung des Polymers in der
Probe gewadbhrleistet und im zweiten wird durch den geringen Energieeintrag die Bildung von
Makroflocken ermoglicht. Eine optische Einschéatzung des Flockungsprozesses, bei der die
Merkmale zur FlockengroRe, die Tribung des Uberstandswassers und das sich durch
Sedimentation bildende Schlammvolumen begutachtet werden, lieferten einen ersten
Anhaltspunkt zur Auswahl der optimalen FHM-Konzentration. Ziel ist es, ein mdglichst
schnelles Absetzen, eine sichtbare Trenngrenze zwischen flussiger Phase und Schlammphase
und eine gute Flockenstruktur zu erzielen. Bild 4-1 verdeutlicht den Versuchsaufbau der
Rihrkolonne. Die Umdrehung der Rahrer ist in allen Proben identisch. Hierdurch wird die
Untersuchung bei gleichen Prozessbedingungen und unterschiedlichen Flockungs-

mittelkonzentrationen moglich.

Bild 4-1: Fotografische Darstellung des Flockungserfolges mit anionischem (obere Reihe) und kationischem
FHM (untere Reihe) mit zunehmender FHM-Konzentration (v.l.n.r: 0,6, 1,19, 2,98, 4,16 und 6,55
kg FHM /t TS)

Fur die Flussigkeitsabtrennung in Entwasserungsapparaten ist das Wasserabgabevermdgen
des lockeren Haufwerkes von entscheidender Bedeutung. Um eine Aussage diesbeziglicher

Parameter treffen zu konnen, wurde der geflockte EHS auf ein Analysensieb als Filtermedium
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der Maschenweite 355 um gegeben. Diese Handhabung beschreibt in vereinfachter Art und
Weise die Vorgédnge bei der Schlammeindickung mit Siebbandeindickern. Die
Entwasserungsdauer betrug drei Minuten und im Anschluss wurde der Trockenrlickstand
(TR) bei 105 °C im Trockenschrank bei Gewichtskonstanz ermittelt.

41.2 Entwdasserung

Erste Experimente zur Druckentwésserung wurden in der Filterdrucknutsche durchgefihrt.
Druckluft, die von oben auf die Suspension driickt, bewirkt die Entwésserung der fllissigen
Phase durch den sich bildenden Filterkuchen und das Filtermedium. Sinkt die
Flussigkeitsphase bis zur Kuchenoberfliche ab, so wirkt die Kapillarkraft in dem
Feststoffgerust der weiteren Entwésserung entgegen. Im Falle kompressibler Filterkuchen, die
stark zur Bildung von Schrumpfrissen beim Eintritt von Gas in die Haufwerksporen neigen,
ist die Entwasserung mit einem Gasdifferenzdruckverfahren ungeeignet [35]. ES muss
demnach der Abbruch des Filtrationsverfahrens vor dem Erreichen der Gasphase auf der
Kuchenoberflache gewéhrleistet sein. Da es sich bei der Drucknutsche um einen
abgeschlossenen Behalter handelt und optisch der Abbruchzeitpunkt nicht ermittelt werden
konnte, wurde der Versuch nach dem ersten Luftdurchtritt durch den Kuchen beendet. Dieses
Verfahren kam nur zur Anwendung bei der Entwésserung des Eisenschlammes des
lehrstuhleigenen Experimentalwasserwerkes flr den ersten Eignungstest der Pelletierung mit
Hanffasern. Ein Liter Schlammsuspension wurde geflockt und der eingedickte Schlamm ohne
das Uberstandswasser wurde entwassert. Die Entwiésserungszeiten zwischen 30 und 50 min,
bei einem Druck mit 1,0 bar, bewirkten Filterkuchen mit dem maximalen Feststoffgehalt um
30 %.

Fur die kleintechnischen Druckentwasserungsversuche kam die Rahmenfilterpresse (RFP) der
Firma PutscH mit maximal zwei Kammern, der Kammerstarken 10 oder 20 mm, zur
Anwendung. Dies entspricht einem Kammervolumen von 0,35 | respektive 0,7 I, bezogen auf
die Geometrie der Rahmenplatte. Aufgrund der konvexen Form der Filterplatten ergibt sich
jedoch ein grofReres Kammervolumen. Bei Verwendung der Membranplatte zum Nachpressen
des FK mit Druckluft, steigt das Kammervolumen nochmals an. Die Durchl&ssigkeit des
Filtermediums wird mit ca. 120 I/dm3 Luft nach DIN EN I1SO 9237 angegeben.

Um vergleichend eine Aussage Uber das Entwésserungsverhalten des Originalschlammes -

ungeflockt - zu geflocktem Schlamm zu erhalten, wurde dieser mit einem Feststoffgehalt von
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~ 1 % direkt entwassert. Als VVorlagebehalter diente ein 30 | Fass, in dem der EHS mittels
Blattriihrer durchmischt wurde. Eine Membranpumpe fordert die Suspension intervallartig zur
Filterpresse. Der maximal zu beaufschlagende Druck der Pumpe wird herstellerseitig mit
8,5 bar angegeben. Mit zunehmender Beschickungsdauer steigt der Druck durch die
Erhohung des Filtrationswiderstandes auf diesen Wert an. MengenméRig wurde das Filtrat
uber eine Waage der Firma SARTORIUS BP 12000-S, mit einer Anzeigegenauigkeit von 0,19,

erfasst.

Nachdem die Untersuchungen zur ungeflockten Suspension abgeschlossen waren, wurde
ausschliellich mit geflocktem Schlamm der Flockungshilfsmittelkonzentrationen zwischen 5
und 7 kg FHM /t TS gearbeitet. Bei dem verwendeten FHM handelt es sich um das Produkt
Al110, ein anionisches Polyacrylamid der Firma CyTec. Aufgrund der Forderung nach
machtigeren Kammerstarken ist anfangs mit der Stirke von 2 cm, die dann auf 1cm
herabgesetzt wurde, gearbeitet worden. Feststoffmessungen der Ausgangsdispersion mit einer
TS-Waage lieferten eine Aussage Uber die benétigte FHM-Menge. Der Flockungsprozess
erfolgte in dem Beschickungsgefdl mit einer zwei- bis dreiminutigen Einmischphase
(Schnell- und Langsamrihrphase). Im Anschluss sedimentierte der Schlamm fiir 10 min in
dem Behalter, so dass die Entnahme des geklarten Uberstandswassers manuell erfolgen
konnte. FUr die Beschickung der Rahmenfilterpresse wurden verschiedene Driicke
aufgewandt. Der Druck wurde von 4 bar auf 8 bar gesteigert. Ein Versuch mit allmahlicher
Drucksteigerung wahrend der Filtration sollte Aufschluss ber eventuell abweichende
Entwésserungsergebnisse liefern. Zum Abschluss der Filtration war das Nachpressen mittels
druckluftbeaufschlagter Membran (maximal 8 bar) mdglich. AnschlieBend wurde die RFP
geoffnet, der Filterkuchen entfernt und von ihm der Feststoffgehalt bestimmt. VVor dem neuen

Beschickungsvorgang wurden die Filtertlicher mit Wasser gereinigt.

In Tabelle 4-1 sind die durchgefiihrten Versuche mit zugehdrigen Prozessbedingungen
aufgelistet. Schwankungen in den Schlammvolumina ergeben sich durch die manuelle
Abtrennung des geklarten Uberstandswassers. Die Filterfliche entspricht, wie im
Abschnitt 3.1.3 erwahnt, pro Kammer 0,07 m2. Es kamen entweder eine oder zwei Kammern
zum Einsatz. Ab Versuch Nummer 6 wurden ausschlielich Rahmenplatten der Starke 10 mm
verwendet. In den Versuchen 2, 3, 4, 7 und 9 erfolgte durch die Membranplatten die
Nachpressung.
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Tabelle 4-1: Ubersicht iiber Entwasserungsversuche in der Rahmenfilterpresse

Nr. TSAnfang SVAnfang SVEindickung CrHm- tFiltration p AFilter TSFK

% I I kg/fTS ~ min  bar  m2 %
1 1,3 KA. KA. ohne 48 6 014 15
2 0,9 30,0 30,0 6,7 181 6 014 16
3 1,1 30,0 19,3 59 90 6 014 15
4 1,2 25,0 17,5 58 70 5 014 13
5 1,1 7,0 57 6,0 60 6 0,07 18
6 1,4 20,0 12,5 5,0 60 8 014 24
7 1,4 26,5 14,7 6,0 30 8 014 31
8 1,7 27,0 12,5 5,0 60 8 014 29
9 1,7 37,0 22,0 5,0 84 8 014 32
10 1,7 15,0 7,7 5,1 40 8 0,07 30

4.1.3 Pelletierung

Das Ziel des praktischen Versuchsabschnittes der Pelletierung ist es, fir die
Agglomeratbildung die notwendige Fasermenge zu ermitteln und ein Verhaltnis beztglich des
Kuchenfeststoffes anzugeben. Die Vorgabe der mdglichst geringen Menge an Hanf ist aus
wirtschaftlichen Griinden zu beachten. Fur die Verwendung als Filterschuttung sind die
Parameter KorngroRenverteilung, Kornoberflache, Porositat, Dichte und das Verhalten bei

Druckbeanspruchung zu beurteilen.

Ein erster Test zur Funktionsfahigkeit der Pelletierung mit Hanffasern wurde mit Filterspul-
schlamm des Experimentalwasserwerkes durchgefuhrt. Dabei wurden 323 g mit der
Drucknutsche entwasserter Schlamm mit einem Feststoffgehalt von rund 35 % in den
Pelletiermischer vorgelegt. Die Zugabe der Fasern erfolgte so lange, bis die Bildung von
Pellets beobachtet wurde. Die Umdrehungsgeschwindigkeit der Pflugscharen betrug 365 min®
' und damit den héchstméglichen Wert. Nachdem sich das Verhaltnis von Schlamm zu Faser
von 9:1 als zu hoch herausstellte, wurde es bis auf 4,5:1 verringert. Die Dauer des Pelletier-

vorgangs wurde nicht bertcksichtigt.

Die im Folgenden beschriebenen Experimente beziehen sich auf den EHS der GWRA
Lichterfeld.
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Die im Abschnitt 3.1.4 beschriebene Reaktortemperatur von 25 °C wurde fur alle Versuche
zur Vergleichbarkeit beibehalten. Die zu pelletierenden Schlammengen betrugen anfangs
250 g und wurden dann auf 300 bzw. 400 g fur die bessere Auslastung des Reaktionsraumes
erhoht. Eine manuelle Zerkleinerung des in grof3en Bruchstiicken anfallenden Filterkuchens
erleichterte die Dosierung in den Mischer. Der Filterkuchen wurde stets als erstes in den
Mischer gebracht. Aufgrund der unterschiedlichen Entwasserungsergebnisse auf der
Filterpresse ergaben sich Unterschiede in den Feststoffgehalten des Aufgabegutes von bis zu
14 %. Die Umdrehungen der Pflugscharen wurden von anfangs 365 lber 270 auf 172 min™
verringert. Tabelle 4-2 stellt eine Auswahl durchgefuhrter Experimente dar.

Tabelle 4-2: Ubersicht durchgefiihrte Versuche mit Schlammaufgabemengen von 400 g

Bez. TSs  SF t  TSeeer U dss

% x:1 min % min?  mm
1 18 5 4 31 365 447
2 18 5 9 32 365 3,52
3 18 6 3 k.A. 365 521
4 18 5 5 k.A. 365 5,39
5 27 13 6 33 270 3,52
6 27 13 8 31 270 3,63
7 27 13 11 31 172 4,06
8 27 16 4 31 270 3,56
9 28 16 5 31 172 3,77
10 27 20 4 31 270 3,27
11 27 20 4 33 270 4,36
12 30 20 4 32 172 3,79

Nach dem Entleeren des Mischers wurde von den griinen Pellets der Feststoffgehalt bestimmt.

Nach einer zirka einwdchigen Trocknungsphase bei Raumtemperatur wurde die Korngréf3en-
verteilung der einzelnen Chargen ermittelt. Die verwendeten Analysensiebe mit ihren
Siebnennweiten und die Siebparameter sind im Abschnitt 3.1.4.2 aufgelistet. Zur spéteren
Berechnung der Eisenlosungsrate mit Bezug auf die Partikeloberflache sind
Kornformuntersuchungen an zwei Partikelmessgerdaten, dem Camsizer und dem
Bildauswerteprogramm Quantimet 600, durchgefiihrt worden. Die Auswertung erfolgte fur

jeden einzelnen Probekorper.

Fur die Dichtebestimmung wurden Einzelpartikel oder Partikelkollektive von Siebchargen mit

niedrigen (10:1) und hohen (20:1) Schlamm zu Faser Verhaltnissen ausgewéhlt.
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Die Beurteilung des Verhaltens der Pellets bei Druckbelastung wurde aufgrund des zeitlichen
Aufwandes auf eine Charge mit einem S/F-Verhdltnis von 8:1 begrenzt. Wegen der
Verwendung der Agglomerate als mit Flussigkeit durchstromter Filterschiittung erfolgten

Untersuchungen an trockenen wie feuchten Probekdrpern.

Um einen optischen Eindruck der Verteilung der Fasern im Agglomerat zu erhalten wurden

diese mit einem Schleifstein angeschliffen und anhand mikroskopischer Bilder ausgewertet.

4.2 Reduktive Eisenlésung

Fir die Ermittlung der Eisenlésegeschwindigkeiten wurden die beiden Pelletchargen der
KorngroRenklassen 3,15<d<5,0 und 6,3<d<8,0mm in zwei Versuchskolonnen als
Filterschiittung, eingebettet zwischen eine obere und untere Sandschicht, eingebracht. Im
Weiteren wird der Reaktor mit dem Material kleinerer KorngréRe als A und der zweite als B
bezeichnet. Im Anschluss daran erfolgte die Ermittlung des tatsachlichen Flllvolumens der
Anlage. Der aus der Grubenwasserreinigungsanlage Lichterfeld zu Pellets verarbeitete
Schlamm weist eine mit 2,4 mmol/g hohe Pufferkapazitat auf. Grund dafir ist die
Verwendung von WeiRkalkhydrat zum Féllen des Eisens als Eisenhydroxid. Bei der
Durchstromung der Filterschittung wurde zu Beginn die pH-Anhebung allein durch die
Losung der alkalischen Bestandteile bewirkt. Aus diesem Grund sind 16 | Tagebauseewasser
des RL 111 zum Abbau der Pufferkapazitat durch die Versuchszelle geleitet worden. Mit dem
Schittgewicht von 59 g und den S&urekapazitdten der Pellets mit 2,4 mmol/g und des
Restseewassers mit -8 mmol/l errechnet sich Uberschlagig das bendtigte Wasservolumen.
Kinetische Effekte sind dabei nicht berticksichtigt.

Nach dem Spillvorgang wurde der eigentliche Versuchsablauf zur Ermittlung der
Eisenbildungsgeschwindigkeit gestartet. Fir die Ausbildung anaerober Reaktionsbedingungen
werden 200 ul  Methanol, was einer Uberschussdosierung entspricht, je Liter
Vorlagenvolumen zudosiert. Fur eine Kontrolle der zeitlichen Veranderung der Konzentration
im Vorlagebehdlter, zum Beispiel durch biologische Aktivitat, sind Versuchsreihen
durchgefiihrt worden. In zwei von drei Reaktionsflaschen wurde ein Liter Tagebauseewasser
mit 200 pl Methanol versetzt und die dritte beinhaltete destilliertes Wasser mit Methanol. Die
Lagerung der Flaschen wurde bei Temperaturen um 10 °C geschlossen und offen realisiert.

Die Kohlenstoffkonzentrationen sind tber 24 Tage verteilt untersucht worden.
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Entscheidenden Einfluss auf das Eisenlésevermdgen hat die Verweilzeit des Restseewassers
im Reaktor. Bedingt durch die Schutthéhen von 21 respektive 22 mm fir die Pelletschittung
sind sehr geringe Durchsétze notwendig, die nur Uber einen diskontinuierlichen Pumpvorgang
realisierbar sind. Die Ermittlung der Raum-Zeit-Ausbeute erfolgte wéhrend des gesamten
Versuchsablaufes bei zwei verschiedenen VVolumenstromen. Zu Beginn betrug der stiindliche
Volumenstrom zirka 10 ml (I1I) und wurde dann auf 6,5 ml (11) verringert (Bild 4-2). Im
Versuchsabschnitt Nummer | wird der Spilvorgang dargestellt. In diesem Abschnitt erfolgte
eine teilweise kontinuierliche Anlagenbeschickung.

| ] I
® ® ® P
0 19,4 60,2 83 Tage

Bild 4-2: Zeitstrahl fiir den Verlauf des Durchstrémungsversuches zur Eisenriicklésung

Die Probenahme erfolgt am Anlagenablauf. Um &hnliche Beschaffenheiten wie im Reaktor
selbst beizubehalten, wurde das Ablaufwasser in geschlossenen Auffangvorrichtungen in
Form von Urinbeuteln gesammelt. Hierdurch sollte die Ausbildung von aeroben
Verhaltnissen eingeddmmt werden. Einmal wochentlich erfolgte ein grofRer Analysensatz, der
folgende Parameter beinhaltete: Kss3, Eisen-, Aluminium- und Mangankonzentration und
Kohlenstoffmessung (TOC, TIC, DOC, DIC) des Ablaufes aus System A und B und des
Zulaufstroms. Die photometrische Bestimmung des geldsten Eisens mit Phenantrolin wurde
mehrmals pro Woche, jedoch meist nach einem kompletten Bettvolumenaustausch, ermittelt.
Messungen beziglich des pH-Wertes, des Redoxpotentials und der Leitfdhigkeit wurden
kontinuierlich Uber die fest installierten Messblécke und durch Handmessungen bei den

Probenahmen durchgefihrt.

4.3 Fallung tberschissiger Sulfide

Fur diese Versuche wurden gezielt Chargen unterschiedlicher Kérnungen ausgesiebt. Die
Charakterisierung des verwendeten  Filtermaterials  (Pellets) erfolgte aus der
Korngrolienverteilung ber den wirksamen Korndurchmesser nach Gleichung (4-1).

— d90 + le

d,
2

(4-1)
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Weiterhin wurde der mittels RFA bestimmte Eisengehalt der Pellet-Packung zur Bilanzierung

des Schwefelriickhalts herangezogen.

Zur Erfassung des Durchbruchs der Sulfid-Front wurden tégliche Messungen der Sulfid- und
Eisenkonzentrationen in Zu- und Ablauf durchgefuhrt. Einmal woéchentlich erfolgte die

Bestimmung der Hauptinhaltsstoffe in Zu- und Ablauf.

Die Durchstromung der Packung (Filtergeschwindigkeit) war durch die Beaufschlagung des
Sulfatreduktionsreaktors bestimmt. Innerhalb der jeweiligen Versuchsreihen wurden diese
konstant gehalten. In der Folge der Versuchsreihen war ein Anstieg der Filter-

geschwindigkeiten zu verzeichnen.

Untersucht wurden drei Kornfraktionen der selbst gefertigten Eisenhydroxid-Pellets sowie ein
handelsiibliches Adsorber-Granulat (FerroSorp®Plus) des Anbieters HeGo-Biotec (Tabelle
4-3).

Tabelle 4-3: Bezeichnungen der Versuche zur Sulfidabreinigung

Versuchs-Nummer Material wirksamer
Kornklasse
Korndurchmesser
Versuch 1 Pellets 0,17-5,0 mm 2,70 mm
Versuch 2 Pellets 50-125mm 6,65 mm
Versuch 3 Pellets 2,0-6,3mm 4,05 mm
Versuch 4 FerroSorp®Plus 2,0-4,0mm 2,45 mm
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5 Ergebnisse und Diskussion
51 Verfahren zur Pelletherstellung
5.11 Flockung und Voreindickung

Messung des Zetapotentials

Bei dem EHS der GWRA ist von einem neutralen bis alkalischen pH-Arbeitsbereich durch
die Fallung mit Kalk auszugehen. Fir dieses Milieu sind Werte fiir das Zetapotential im
negativen Bereich (-15 bis -20 mV) messbar. Die Proben 1 und 2 (Bild 5-1) wurden in einem
pH-Bereich von 2 bis 12 untersucht. Hierzu erfolgte die Anhebung des pH-Wertes auf 12
respektive 2 vor Beginn der Messreihe. Durch Zudosieren von S&ure bzw. Base wurde der
pH-Wert in bestimmten Intervallen verdndert. Problematisch erweist sich der Bereich kleiner
pH 4, da dass Eisen in Losung geht und fur die Oberflachenladung als partikuldre Substanz

nicht mehr zur Verfligung steht.
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Bild 5-1: Zetapotential in Abhangigkeit des pH-Wertes, fiir 1 beginnend von pH 12 zu pH 2
und umgekehrt fir 2

Diese potentiell negative Oberflachenladung weist auf die Anwendung positiv geladener
Polymere hin. Die Versuche haben jedoch gezeigt, dass anionische FHM identische
Flockungserfolge erzielen. Grund hierfir koénnte das Zusammenspiel verschiedener
Mechanismen fur die Flockenbildung sein. Es spielen nicht wie angenommen nur
ladungsneutralisierende Anlagerungsprozesse eine Rolle, sondern ebenfalls physikalische

Prozesse aufgrund der langkettigen Flockungshilfsmittelmolekdile. Es ist demnach von einer
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Brickenbindung zwischen den Polymeren und den Partikeln auszugehen. Die Aussagen, die
mit elektrokinetischen Messungen erzielt werden, sind fiir die Auswahl eines geeigneten
Flockungsmittels demnach nicht aussagekréftig und zu dem aufgrund der stark veranderlichen
Spezies (Bild 5-1) sehr zeitaufwendig. Aus diesem Grund wurden die Untersuchungen fir die
EHS in dieser Richtung nicht weiter vertieft.

Flockungsexperimente

Im Abschnitt 4.1.1 wurde darauf eingegangen, dass der EHS aus der GWRA Janschwalde
verdunnt werden muss. Bei der Vermischung des Originalschlammes mit dem FHM entsteht
eine zéhflissige Masse, die sich mit den verwendeten Riuhrwerken nicht mischen lasst. Es ist
in Frage zu stellen, ob unter diesen Bedingungen die gleichmé&Rige Verteilung des FHM
maoglich ist. Ursache fir den abweichend hohen Trockensubstanzgehalt, vergleichend zu den
anderen Anlagen, ist die Kreislauffiihrung des Schlammes durch eine zuséatzlich installierte

Entcarbonisierung des zu reinigenden Wassers.

35

Emm A110 s C491 Ausgangs-TS
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Bild 5-2: Entwasserung im Erdschwerefeld des EHS aus Janschwalde mit anionischem
und kationischem FHM

Die Verdunnung des EHS ist nicht sinnvoll, da der Feststoffgehalt nach der Flockung im
Vergleich zur Ausgangssuspension von zirka 24 % (als rote Line Bild 5-2 dargestellt)
unwesentlich, beziehungsweise nicht gesteigert, sondern sogar vermindert wird.
Entwasserungsversuche in der Filterdrucknutsche haben zudem gezeigt, dass die
Druckentwasserung ohne Flockung zu zufrieden stellenden Ergebnissen fiihren kann. Mit
einer Filtrationszeit groRer einer Stunde und 4 bar Druckbeaufschlagung wurde ein

Feststoffgehalt von > 40 % erzielt. Trotz dieses guten Ergebnisses, wurde die Nutzung des
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Schlammes ausgeschlossen. Ursache hierfir ist der mit 6,24 Masseprozent geringe

Eisengehalt (Anlage 2).
Fur die beiden EHS der GWRA Lichterfeld und Schwarze Pumpe sind Flockungsprozesse zur

Abtrennung von Flissigkeit und damit zur Steigerung des Feststoffgehaltes sinnvoll. Die
Angaben fir Schwarze Pumpe beziehen sich ausschlieBlich auf den in der Behandlungsanlage
ungeflockt anfallenden Schlamm. Anhand Bild 5-3 ist keine eindeutige Tendenz fir die zu
verwendende Flockungsmittelkonzentration ersichtlich. Zur genaueren Einschéatzung sollten
weitere Versuchsreihen durchgefiinrt werden. Fir anionische FHM kdnnte die Eignung einer
niedrigen Konzentration von 3,0 kg FHM /t TS angenommen werden, doch sollte auch dies
fir konkrete Entwasserungsversuche genauer untersucht werden. Das durch die Zugabe von
Flockungshilfsmittel und der daraus bedingten Flockenbildung erhdhte Wasserabgabe-

vermogen ist jedoch bei allen Konzentrationen feststellbar.
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Bild 5-3: Entwasserung im Erdschwerefeld des EHS aus Schwarze Pumpe mit
anionischem und kationischem FHM

Die erzielten Resultate fiir Schlamm aus Lichterfelde sind in Bild 5-4 dargestellt. Die rote
Linie stellt auch hier den Feststoffgehalt der Suspension vor Zugabe des Flockungs-
hilfsmittels dar. Es ist eine Steigerung um den Faktor 3 bis 4 bezuglich des Feststoffgehaltes
zu verzeichnen. Tendenziell ist eine Zunahme des Feststoffgehaltes mit zunehmendem
Polymerverbrauch zu erkennen. Das Maximum fir kationenaktive FHM wird bei einem
Flockungshilfsmittelgehalt von ~ 6 kg FHM /t TS erreicht. Fir FHM negativer Oberflachen-
ladung scheint das Maximum der zur erzielenden Feststoffkonzentration mit

~ 8 kg FHM /t TS noch nicht erreicht zu sein. Mit steigender Konzentration nimmt jedoch die
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Trilbung des Uberstandswassers zu. Um ebenso eine zufrieden stellende Reinigung des
Wassers zu erreichen, ist die Flockung bei hoheren Konzentrationen nicht weiter untersucht
worden. In dem Bereich von 6,0 bis 80 kgFHM/tTS unterscheidet sich das
Wasserabgabevermdgen nicht wesentlich, so dass im Weiteren in diesem Konzentrations-
bereich gearbeitet wurde.
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Bild 5-4: Entwésserung im Erdschwerefeld des EHS aus Lichterfeld mit anionischem
und kationischem FHM

Prinzipiell ist die Eignung von positiven wie negativen Flockungshilfsmitteln nachgewiesen
worden. Entscheidungskriterien fiir die Festlegung des FHM sind zum einen der erhohte Preis
fir kationische Flockungsprodukte, verursacht durch den héheren Acrylamidanteil, und die
Genehmigungsfahigkeit. Bei der Verwendung des gereinigten Wassers flr die
Trinkwassergewinnung ist die Anwendung von kationenaktiven Substanzen unzul&ssig. Der
Preis flr positiv geladene FHM steigt mit zunehmender Beladung der Polymere. Fur das
Produkt C491 ist aufgrund der geringen Beladung von 10 % jedoch kein Mehrpreis

erforderlich.

Ein weiterer Unterschied zwischen den beiden Ladungsformen besteht in der Haltbarkeit der
Flockungshilfsmittellésungen. Anionische Polymere sind bis zu einer Woche lagerfahig, da
sich ihre chemische Zusammensetzung nicht verdndert. Kationische FHM verlieren ihre
Wirksamkeit durch Hydrolyse schon nach kurzer Zeit. Dies betrifft hauptsachlich stark
verdunnte Ansétze mit 0,01 bis 0,05 % Wirkstoff (persdnliche Mitteilung von Dr. Otto, Firma

HEGO BIOTEC).

Aufgrund des preislichen Vorteils und der Genehmigungsféhigkeit der anionischen Produkte

werden diese fiir den Schlammbehandlungsprozess bevorzugt.



5 Ergebnisse und Diskussion 53

Beziiglich des zu erzielenden Feststoffgehaltes nach der Konditionierung und Eindickung im
Erdschwerefeld in einer grofitechnischen Anlage, zum Beispiel mit dem Einsatz von
Seihtischen, ist die Erhéhung auf Werte von 6 bis 8 % TS mdglich. Diese Werte werden
durch die Eindickung von stark eisenhaltigen Filterspulschlammen in einem s&chsischen
Wasserwerk bestatigt. Durch Storkoérper wird der Schlamm auf dem Siebband mehrmals

umgewalzt, wodurch neue Drainagekanéle entstehen in denen das Filtrat ablaufen kann.

Ein weiterer Aspekt fir die Qualitat der Flockung ist die Absetzgeschwindigkeit der Flocken,
das heildt auf welches MaR sich der Schlamm bezogen auf das Volumen reduzieren l&sst.
Wird fir die Voreindickung des Schlammes anstelle eines Siebbandeindickers ein
Absetzbecken mit Krahlwerk oder mit geneigten Lamellen verwendet, so ist die
Absetzgeschwindigkeit der Hauptparameter fir die Auslegung der Anlage. Ubliche
Untersuchungsmethode im LabormaRstab ist die Aufnahme der Schlammvolumenénderung
Uber die Zeit in einem skalierten Messgefa3, wie Imhofftrichter oder Messzylinder. Wegen
der schlechten Durchmischung wéhrend der Flockungsmittelzugabe in einem hohen schmalen
Gefall wurde der Schlamm in einem separaten Messbecher geflockt und anschlieBend in einen
Messzylinder umgefiillt. Das Ergebnis stellt Bild 5-5 dar. Die Untersuchungen wurden nur fur
den Lichterfelder Schlamm durchgefiihrt, da er die erste Wahl aus den untersuchten EHS
darstellt.
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Bild 5-5: Absetzverhalten des Schlammes Lichterfelde in Abh&ngigkeit verschiedener
Flockungsmittelkonzentrationen von A110

Im ersten Zeitabschnitt bis 10 Minuten sedimentiert der Schlamm mit der FHM-
Konzentration von 5 kg FHM /tTS am schnellsten. Die Schlammvolumina unterscheiden

sich jedoch bei den angegebenen Konzentrationen nach 40 bis 50 Minuten nicht stark.
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Problematisch bei der Sedimentation in einem schmalen Messzylinder sind die Wandeinflisse
auf die Sedimentationseigenschaften. Es konnte beobachtet werden, dass sich der Schlamm
bei leichten Drehbewegungen des Messzylinders noch starker verdichten liel3, ohne diese
Beeinflussung das Schlammvolumen jedoch deutlich héher lag. Die optimale Flockungs-
mittelmenge bezogen auf das zeitliche Absetzvermdgen des Schlammes liegt etwas unter der
Menge, die bei der Entwasserung auf dem Sieb ermittelt wurde. Grund hierflir kénnten
groRere Flockenstrukturen bei hdéheren Flockungsmittelanteilen sein, wodurch sich die

Flockenagglomerate bei der Sedimentation gegenseitig behindern.

Zusammenfassend sind fur die Schlammentwésserung Flockungshilfsmittelkonzentrationen

von 5 bis 8 kg FHM / t TS in Abhé&ngigkeit des verwendeten Eindickapparates zu empfehlen.

512 Ergebnisse und Bewertung der Entwasserungsversuche

Die Entwasserungsexperimente auf der Drucknutsche erwiesen sich aufgrund des geringen
Druckes von maximal 4 bar als nicht aussagekraftig. Die Filtrationszeiten lagen

dementsprechend weit Uber einer Stunde.

Druckentwasserung des ungeflockten EHS aus Lichterfeld

Zu Beginn des Filtrationszyklus war das Filtrat sehr feststoffreich, was auf sehr geringen
Rickhalt durch das Filtermedium schlieBen l&sst. Die Qualitat verbesserte sich zwar mit
zunehmender Zeit bezuglich des Feststoffgehaltes, was auf die Bildung eines Filterkuchens
hinweist, der zusétzlich als Tiefenfilter dient, doch die brdunliche Farbe durch das
Eisenhydroxid behielt das Filtrat bis Versuchsende (ca. 50 min) bei. Der entstandene
Filterkuchen wies eine sehr inhomogene Struktur auf (Bild 5-6). Unmittelbar an den
Filtertlichern bildete sich eine lederartige, stark komprimierte, demnach schlecht durchléssige
Schicht, was nach TILLER [32] die Annahme eines stark kompressiblen Filterkuchens
bestétigt. Zur Mitte hin nahm die Porositat und somit der Wassergehalt so stark zu, dass beim
Offnen der Presse Schlammsuspension aus dem Filterkuchen austrat. Der Feststoffgehalt des
stark verdichteten Kuchenabschnittes betrug rund 15 %. Um unter diesen Voraussetzungen
ein homogenes Haufwerk zu erzielen, waren hdhere Filtrationsdriicke und langere -zeiten
ratsam, jedoch ist der Prozess bezlglich der geringeren Durchsétze und steigenden Kosten
unwirtschaftlich. Weiterhin wirde sich die Verwendung einer schmalen Kammer, die eine

geringere  Kuchenstarke ergibt, positiv. auf den Prozess auswirken.  Fur



5 Ergebnisse und Diskussion 55

Entwasserungsvorgange im grofRtechnischen MaRstab ist jedoch eine Kuchenstérke von
mindestens 3 cm gefordert. Ab dieser Machtigkeit kann davon ausgegangen werden, dass der
FK selbsttitig beim Offnen in die Auffangvorrichtung fallt [1]. Der Versuch an ungeflocktem
EHS hat demnach gezeigt, dass flr die Filtration eine vorgeschaltete Flockung unerl&sslich
ist.

Bild 5-6: Filterkuchen des entwasserten EHS aus Lichterfeld ohne
Zugabe von Flockungsmittel

Druckentwasserung von konditioniertem Eisenhydroxidschlamm

Die fur die ersten Entwésserungsversuche verwendeten Kammerstarken von 2 cm erwiesen
sich als ungeeignet. Es handelt sich bei Hydroxidschlammen um eine relativ schwer
beziehungsweise langsam entwasserbare Matrix. Durch die stark komprimierte Schicht, die
bei ungeflocktem sowie geflocktem Schlamm am Filtermedium auftritt, entsteht ein Bereich
mit hohem Filtrationswiderstand. Das heil3t, der aufzuwendende Druck, um Wasser aus dem
Kuchen zu transportieren, ist sehr hoch. Zudem kommt bei steigendem Druckniveau die
immer starkere Verdichtung des Materials hinzu, was die Durchlassigkeit fur die flussige
Phase weiterhin verringert. Je machtiger ein FK ist, umso langere Wege muss das Filtrat
durch den stetig kompakter werdenden Kuchen hin zum Filtermedium zuriicklegen. Der
Zeitaufwand ist demnach ein hoherer als bei Kuchen geringer Méchtigkeit. Die maximalen
Druckverhaltnisse an der Experimentalrahmenfilterpresse sprechen gegen die Verwendung

der Kammerstérke von 2 cm.

Bei den im Abschnitt 4.1.2 beschriebenen Druckverhéltnissen von 4 bis 6 bar flr die ersten
Entwasserungsversuche stieg der Filtrationswiderstand so schnell an, dass der Filterkuchen
unabhéngig der Filtrationszeit sehr inhomogen blieb. Die Feststoffgehalte lagen zwischen 12
und 18 %. Anfanglich wurde der geflockte Schlamm mitsamt dem geklérten

Uberstandswasser zur Filterpresse gepumpt. Wihrend der Beschickungsphase wurde der
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Rihrer ausgeschaltet, um eine Flockenzerstérung zu verhindern. Hierbei konnte beobachtet
werden, dass mit zunehmender Versuchszeit eine Schlammeindickung im Vorlagenbehélter
stattfand. Der Feststoffgehalt nahm von rund 1% auf 3 bis 4 % im Ansatzbehalter zu.
Demzufolge wird zuerst das klare Uberstandswasser mit gewissen Schlammanteilen durch die
Membranpumpe gefordert, bis die eigentliche Befullung mit eingedicktem Schlamm erfolgt.
Dieser Vorgang wirkt sich durch die Verlangerung des Filtrationsvorganges nachteilig auf
den Trennprozess aus. Es besteht keine Notwendigkeit die nahezu feststofffreie Fllssigphase
zusatzlich zu filtrieren. In Erkenntnis dessen, ist das geklarte Wasser tber der geflockten
Schlammschicht bis zu dieser abgeschopft und quantitativ erfasst worden. Mit dieser
Handhabung ist der Vorgang des Eindickens besser abgebildet, doch stellen die TS-Gehalte
von 3 bis 4 % nicht das HochstmaR der Eindickung dar. Mit Siebbéandern ist eine Erhéhung
des Feststoffgehaltes auf bis zu 8 % mdoglich. Ein weiterer Vorteil des Flissigkeitsabzuges
stellt das verringerte Beschickungsvolumen fiir die Presse dar.

Im Abschnitt 3.1.3 wurde darauf hingewiesen, dass sich das Kammervolumen nicht allein aus
der Rahmengeometrie ergibt, sondern aufgrund der Geometrie des mit Filtertuch bespannten
Filterrahmens groRer ist. Das tatsachliche Volumen zwischen zwei Filterplatten ohne
Nachpressvorrichtung und mit schmalem Rahmen belduft sich auf etwa 0,541,
Berechnungsgrundlage war der Feststoffgehalt im Schlammaufgabevolumen und der
Trockenrlckstand des Filterkuchens. Idealisierend wurde der 100 %ige Durchsatz des

Feststoffes angenommen.

Bild 5-7: Filterkuchen des entwasserten geflockten EHS aus Lichterfeld in der Rahmenplatte links und
einzelne Bruchstiicke rechts
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Mit der Angabe des Kammervolumens und der Feststoffdichte, ermittelt mit einem Gay-
Lussac Pyknometer, ist die Berechnung des tiberschlédgigen Kuchengewichtes fir eine Dichte
von 2,5 bis 2,8 g/cm® mdglich. Die Masse des FK ist eine ausschlaggebende GroRe fir die

Auslegung des Pelletiermischers.

Bei der Druckerhohung auf 8 bar ab Versuch Nummer 6 waren die Kuchenstrukturen (Bild
5-7) nahezu homogen. FlielRfdhige Suspension im Kucheninneren trat nicht auf. Die stark
komprimierte Schicht direkt am Filtertuch war jedoch noch zu erkennen.

Fir die Auslegung einer groBtechnischen Membran- oder Kammerfilterpresse sind die
Ergebnisse nur bedingt tibertragbar. Es ist davon auszugehen, dass mit héherem Druck héhere
Feststoffgehalte fir den FK erreichbar sind. Nach ALLEs [1] ist die unendliche
Drucksteigerung bei kompressiblen Filterkuchen jedoch nicht unweigerlich mit einer
Verbesserung der Entwésserbarkeit einhergehend, sondern fihrt zum Absinken der
Durchsatzleistungen  beziehungsweise  geringer  werdenden  Durchsatzsteigerungen.
Demgegenuber steht das Nachpressen bei Driicken bis 16 bar mittels druckluftbeaufschlagter
Membran, die die Restfeuchteabsenkung positiv beeinflusst und zu einer Homogenisierung
der Kuchenstruktur beitragt. Bezug nehmend auf den im sdchsischen Wasserwerk
druckentwésserten Schlamm mit TS-Gehalten bis 38 % kann davon ausgegangen werden,

dass mit dem hier vorliegenden EHS identische Feststoffgehalte erreicht werden kénnen.
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Bild 5-8: Vergleich des Filtervolumens bei konstanten Druckverhaltnissen von Beginn an und bei
zeitverzogerter Drucksteigerung

Zudem wurde versucht, durch einen zeitlich verzdgerten Druckanstieg die Filterleistung und
somit die Entwasserung zu verbessern. Hierdurch wurde jedoch weder in der Filtrationszeit,

noch mit dem Feststoffgehalt eine Verbesserung erreicht. Bild 5-8 verdeutlicht den
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Unterschied in Bezug auf das abgegebene Filtratvolumen. Beim Verlauf der Kurve fir
konstante Druckverhéltnisse von 8 bar uUber den gesamten Versuchszeitraum ist ein hoherer
Filtratvolumendurchsatz zu erkennen als bei einer Drucksteigerung von anfanglich 4 auf
8 bar. Die Feststoff- und Flockungsmittelmenge konnen als anndhernd gleich betrachtet
werden. Unterschiede ergaben sich hinsichtlich des Trockenriickstandes der Filterkuchen, der

bei konstanten Druckverhéltnissen um 5 % hoher bei 29 % lag.

Die Auslegung einer grofdtechnischen Filtrationsanlage ist mit diesen Untersuchungen nicht
mdoglich. Eine erste Orientierungshilfe kdnnen sie dennoch geben. Das Beschickungsvolumen
beléduft sich bei der Verwendung von 5 kg FHM /t TS und einem Filtrationsdruck von 8 bar
auf 12 bis 14 m® Schlamm auf den Kubikmeter Kammervolumen je Stunde. Diese Angabe
bezieht sich auf 2 bis 3,5 % TS des eingedickten, geflockten Schlammes.

5.1.3 Pelletierungsergebnisse

Mit dem Vortest zur Funktionsfahigkeit der Pelletierung mit Nassschlammen wurde kein
optimales Schlamm / Faser-Verhéltnis ermittelt, doch wurde gezeigt, dass die Pelletierung
grundsatzlich moglich ist. Bild 5-9 zeigt, das der Faseranteil der Agglomerate bei einem
Schlamm / Faser-Verhaltnis von 4,5:1 zu hoch ist. Es sind deutlich einzelne Fasern erkennbar.

(I;)I‘Fqnll|lllf|l?ll||!:||' T ";||| [y ||I;|||||-i!ll“:i'i'g_'ll’|
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Bild 5-9: Pellets aus Filterspiilschlamm des Experimentalwasserwerkes

Die Angaben beziehen sich auf einen Ausgangs-TS von rund 35%. Fir die

Folgeuntersuchungen ist weiterhin die Beurteilung des Pelletierungserfolges hinsichtlich der



5 Ergebnisse und Diskussion 59

Hohe des Energieeintrages durch die Pflugscharen zu berticksichtigen. Der Vorversuch wurde
bei dem maximalen Energieeintrag mit 365 min-' durchgefiihrt. Es ist zu klaren, ob das
Verhaltnis von Schlamm zu Faser mit der Verringerung der Umdrehungsgeschwindigkeit

gesteigert werden kann.

Im Abschnitt 4.1.3 wurde die Zerkleinerung des Filterkuchens per Hand beschrieben. Bei der
Verwendung eines grofdtechnischen Pflugscharmischers der Firma LODIGE ist eine
vorgeschaltete Zerkleinerung nicht notwendig. Die Installation mehrerer Messerkopfe
bewerkstelligt eine ausreichende Zerkleinerung (personliche Mitteilung von Hr. Deumelandt,
Firma LODIGE). Voraussetzung ist allerdings eine ausreichende Anlagenauslastung bzw. ein
minimaler Reaktionsraumfullungsgrad. Die verwendeten Schlammmengen von 250 bis 400 g
fur die Pelletierungsuntersuchungen des Lichterfelder Schlammes stellen eine sehr geringe
Auslastung des Reaktionsraumes - unter 10 % - dar. Grund dafiir ist die begrenzt zur
Verfligung stehende Schlammmenge. Das eigentliche Nutzvolumen, auch auf groRtechnische
Anlagen bezogen, liegt zwischen 25 und 70 % des Reaktorvolumens. Auf den Labormischer
ubertragen ergibt sich ein Nutzvolumen von 1,5 bis 4,51, welches nur gering beansprucht
wird. In weiteren Versuchen sollte der Einfluss des Flllgrades auf das Pelletierergebnis

untersucht werden.

Bei der Versuchsbeschreibung fir die Pelletierung wird weiterhin auf schwankende
Feststoffgehalte des Ausgangsmaterials eingegangen. Die Schwankungen kommen durch
abweichende Entwasserungsergebnisse auf der RFP zustande. Agglomerationsversuche mit
dem weniger stark eingedickten Schlamm ergaben ein kleines Verhaltnis von Schlammmenge
zu Fasermenge (Bild 5-11), was die Forderung nach einem mdglichst geringen Faseranteil
nicht erfallt. Nach kurzer Pelletierzeit wurde das Koaleszieren der Agglomerate beobachtet.
Das weist auf einen zu hohen Energieeintrag hin, wodurch die Verdichtung der griinen Keime
beschleunigt wird und Wasser an die Partikeloberflache dringt. Dies ist Voraussetzung fiir die
fortschreitende Materialanlagerung. Die Einstellung der Umdrehungsgeschwindigkeit auf
365 min™ erweist sich als zu hoch. AuRerdem vermischen sich der Schlamm und die Fasern
nur unzureichend, wodurch Ablagerungen im Reaktionsraum mit groBem Faseranteil
verursacht wurden (Bild 5-10). Im Folgenden wird die Zusammenlagerung von einzelnen
Pellets zu einem groRen Verbund, in dem jedoch die Einzelstrukturen noch erkennbar sind,

als fraktales Agglomerat bezeichnet.
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Bild 5-10:Bildung fraktaler Agglomerate durch Koaleszenz links und Faserablagerungen im Reaktionsraum
rechts bei geringen Feststoffgehalten und maximaler Umdrehungsgeschwindigkeit (365 U/min)

Ausgangsmaterialien mit Feststoffgehalten <20 % erweisen sich als sehr schlecht
pelletierfahig. Aus dieser Erkenntnis heraus wurde in den Versuchen der Schlamm im
Trockenschrank bei 30 bis 40 °C auf Trockensubstanzgehalte um 25 % angetrocknet. Die
Annahme der Verringerung der Fasermenge mit abnehmendem Wassergehalt des druck-
entwésserten Schlammes wurde bestétigt. Bild 5-11 stellt die Abhangigkeit des Schlamm zu
Faser Verhdltnis vom TS des Filterkuchens dar. Mit weiter zunehmendem TS sinkt die
erforderliche Masse an Hanf. Die Werte sind durch Mittelung mehrer Messwerte berechnet
worden, jedoch ohne Bertcksichtigung verschiedener Pelletierzeiten und Umdrehungs-
geschwindigkeiten. Die Rotationsgeschwindigkeit wurde zur schonenderen und gleich-
maRigeren Einmischung der Fasern auf 270 bzw. 221 min™ herabgesetzt. Gleichzeitig sollte

dadurch die Verdichtung der Agglomerate, also die Koaleszenz, verringert werden.
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Bild 5-11: Fasermengenanteil, angegeben in Schlammenge zu Fasermenge (S:F), in
Abhangigkeit des Ausgangs-TS des Filterkuchens
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Bezuglich der Feststoffgehalte der griinen Pellets ergab sich kein Zusammenhang mit dem
Kuchenfeststoff. Bei allen Proben bewegte sich der TS um 30 %. Gemessen wurde er
unmittelbar nach dem Pelletiervorgang. Als griine Pellets werden die entstandenen, noch

feuchten Agglomerate bezeichnet.

Der Vermischungserfolg von Schlamm und Faser wird in Bild 5-12 dargestellt. Bei allen drei
Aufnahmen ist eine Hauptfaserschicht im Randbereich des Kornes ersichtlich. Im Innern sind
ausschliel}lich Schlammbestandteile zu erkennen, die entweder als geschlossener homogener

Kern oder in Bruchstiicken mit groRer Porositét auftreten.

Es deutet darauf hin, dass der Zusammenhalt des Schlammmaterials durch den ,,Fasermantel*
gewaéhrleistet wird. Der hohe Hohlraumvolumenanteil im Pellet konnte durch die Bildung von
Schrumpfrissen bei der Trocknung entstanden sein. Eine weitere Mdglichkeit besteht in dem
Zusammenlagern von schon kornig vorliegenden Kuchensticken. Durch das Antrocknen des
Schlammes zur gezielten Beeinflussung des Feststoffgehaltes vor Aufgabe in den
Pelletiermischer, kdnnten sich an einigen Stellen stark angetrocknete Oberflachen auf dem
zerkleinerten Gut gebildet haben, die bei der kurzen Verweilzeit im Mischraum nicht wieder
vollstandig angel6st werden. Die Anschliffe  wurden fur drei verschiedene
PartikelgréRenklassen durchgefuhrt (3,15 <d <5,0,5,0<d <6,3und 6,3 <d < 8,0 mm).

Bild 5-12: Mikroskopaufnahmen der Schlamm- und Faserverteilung im Agglomerat

Bis auf den kleineren Schlammvolumenanteil im Inneren des Kornes durch die abnehmende

PartikelgroRe weisen alle das gleiche Faserverteilungsmuster auf.

Die entstandenen Partikelformen reichen von kugel&hnlich Uber stark abgeflacht und langlich
bis hin zu sehr unregelméiigen Formen. Ursache fir die unregelméiige Form kénnen die Art
und Weise des Durchmischens, die HOhe des Energieeintrages, die Konsistenz des
vorliegenden Schlammes und der verwendete Zuschlagstoff sein. Die Partikel unterliegen
keiner Rollbewegung. Sie werden in einem mechanischen Wirbelbett, erzeugt durch das

Abheben des Gutes von der Wandung und durch Schleuderbewegungen in den Reaktorraum,
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immer wieder neu vermischt. Der Anlagerungsprozess basiert auf der Teilchenkollision.
Aufgrund der Gestalt des zerkleinerten Filterkuchens ist die Bildung von ideal kugelférmigen

Partikeln unwahrscheinlich.

Im Anschluss an den Pelletierprozess wird das Produkt fiir zirka eine Woche bei
Raumtemperatur getrocknet. Hierfiir wurden die Pellets flachig ausgebreitet. AnschieRend
wurde die PartikelgroRenverteilung der einzelnen Chargen mit dem Siebturm AS Control 200
der Firma RETSCH untersucht. Zu Beginn wurden die Siebzeiten, bei konstanter Amplitude
von 1,5 mm, von 5 min bis 15 min variiert. Bei einer Siebzeit von 5 min war es moglich, nach
der Entnahme des Siebes aus dem Siebturm, durch Schitteln einzelne Partikel abzutrennen.
15 Minuten erwiesen sich als zu lang, da Abrieb in Form von fein verteiltem Staub auf den
Sieben beobachtet werden konnte. Die Siebung ist anschlielend fir 10 Minuten mit genannter
Amplitude durchgefuhrt worden. Fraktale Agglomerate wurden fir die Ermittlung des
mittleren Durchmessers herausgenommen. Unabhangig von den Betriebsparametern wie
Pelletierzeit, Umdrehungsgeschwindigkeit, Fasermengenanteil und Feststoffgehalt des
Aufgabegutes liegt der Median zwischen 3,18 und 4,93 mm. In Bild 5-13 und Bild 5-14
werden beispielhaft die Summenlinien fir die Chargen 1 bis 4 und 10, 11, 12 (nach Tabelle
4-2) gezeigt. Sie bilden ein Beispiel fur die Ahnlichkeit bei stark abweichenden
Filterkuchenfeststoffen. Die weiteren zu Tabelle 4-2 gehorigen KorngréRenanalysen befinden
sich in Anlage 4.
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Bild 5-13: Siebdurchgangslinie der Pelletcharge mit einem Schlamm/Faser-Verhaltnis von
20:1, Ausgangs-TS ca. 30 %
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Die Dichtemessungen ergaben innerhalb einer Pelletcharge bezogen auf die verschiedenen

Korngroienklassen nur geringfligige Unterschiede (Tabelle 5-1). Dichteuntersuchungen

wurden fir die Siebriickstinde der Siebe mit 3,15, 5,0 und 8,0 mm Siebnennweite

durchgefiihrt. Pro Siebcharge erfolgten mindestens zwei Messungen. Mit abnehmender

Fasermenge ist infolge des Zuwachses an Schlamm eine Zunahme der Dichte zu verzeichnen.
Der EHS hat eine Reindichte von 2,78 g/cms.

Tabelle 5-1: Dichte in Abhangigkeit des S/F-Verhaltnisses

S:F KorngrélRenbereich Dichte
[mm] [g/cm?]

3,15<d<5,0 1,69

10:1 5,0<d<6,3 1,68
8,0<d<10,0 1,77
3,15<d<5,0 2,04

13:1 5,0<d<6,3 2,00
8,0<d<10,0 2,18
3,15<d<5,0 2,04

16:1 5,0<d<6,3 2,07
8,0<d<10,0 2,15
3,15<d<5,0 2,03

20:1 5,0<d<6,3 2,15
8,0<d<10,0 2,13

Fur die im Anschluss folgenden Durchflussversuche wurden Agglomerate mit dem geringsten

Faseranteil (S:F mit 20:1) verwendet. Die Dichte wird als Mittel aller untersuchten
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PartikelgréRen mit 2,1 g/cm® angegeben. Diese GroRe geht in die Berechnung der

Schiittdichten und Schittvolumina ein.

Die schon beschriebene Partikelform von kugeldhnlich Uber abgeflacht bis hin zu
ungleichférmig wird durch die Bestimmung der Spharizitaten bestatigt. Zu dem Zeitpunkt der
Untersuchungen stand fest, dass flr die Durchstromungsversuche ausschlielich Pellets der
PartikelgroRen von 3,15<d<5,0 und 6,3<d<8,0mm verwendet werden sollen. Die
Messungen erfolgten demzufolge nur fir diese zwei PartikelgroRenklassen. Mit der Tabelle
5-2 und dem Bild 5-15 sind die Partikelformen hinreichend beschrieben. Die geringe
Abweichung fur den Wert der Spharizitat der groeren Pellets kdnnte in den verschiedenen
Messmethoden begriindet liegen.

Tabelle 5-2: Spharizitat der Pellets

PartikelgroRe Sphérizitét Sphérizitét
mm Mikroskop Camsizer
3,15<d<5,0 0,77 0,77
6,30<d<8,0 0,74 0,78
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Bild 5-15: Ubersicht der Sphaérizitaten fir einige Kornformen [23]

Spharizitat

Die Verwendung der Pellets als Filterschittung macht die Beurteilung des Einzelkornes und
der Gesamtschicht hinsichtlich ihres Stabilitatsverhaltens erforderlich. Fir die Aussage tber
das Verhalten bei Druckbelastung sind Untersuchungen an einem Partikelfestigkeits-
prufsystem der Firma ZwiCK-ROELL durchgefuihrt worden. Hierzu wurden Agglomerate in
trockenem Zustand und flr 24 Stunden in Wasser befindliche Probekorper untersucht. Die
Partikel weisen ein stark plastisches Verhalten auf. Mit zunehmendem Druck erfolgt ein
Zusammenpressen des Kornes, so dass der Pressling eine tablettenahnliche Gestalt annimmt.
Bei trockenen Agglomeraten wird, wie in Bild 5-16 gezeigt, teilweise das Aufreilen des
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»Fasermantels* beobachtet. Das Spannungs-Dehnungsdiagramm weist nicht den in Bild 2-7
dargestellten typischen Verlauf fir eine Beanspruchung bis zum Bruch auf. Fur die
Agglomerate steigt die Kraft tber der zuriickgelegten Wegstrecke kontinuierlich an. Ursache
fur das Verformungsverhalten sind die Hanffasern, die eine sehr stabile Hullschicht bilden.
Beim Uberschreiten einer kritischen Kraft ist zu vermuten, dass die Fasern nicht reiRen,
sondern ihre Verbindung mit dem Schlamm in der Art aufgelost wird, dass die Fasern
herausgezogen werden. Untersuchungen fur Pellets, die ausschlieBlich aus EHS bestehen sind
nicht durchgefiihrt worden. Fir diese ist bei Beanspruchung ein abweichendes Verhalten, wie
ein Auseinanderbrechen des Kornes in viele Einzelteile zu erwarten. Die feuchten Pellets
reiflen nicht, sondern verformen sich ausschliel3lich. Die hier aufzubringenden Kréfte fur eine
Deformation um 10 % der Kornhohe, sind im Vergleich zum trockenen Zustand deutlich

geringer.

.l’

Bild 5-16: Rissbildung am Agglomerat nach der Druckbeanspruchung

Die Berechnungen fiur die realisierbaren Filterschutthéhen der PartikelgroRenklassen
3,15<d < 5,0 und 6,3 <d < 8,0 mm basieren auf der Untersuchung der feuchten Pellets. Fr
die maximal zuldssige Verformung ist ein Wert von 10 % der Kornhohe definiert worden,
was einer Kraftbeanspruchung von 5 N respektive 10 N der groReren Kornfraktion entspricht.
Mit den vorhandenen Angaben flr die Filterschittung des Reaktors A und B, sowie den
ermittelten mittleren Durchmessern der beiden KorngrdRenklassen ergibt sich die Schitthéhe
fur die kleine Kornfraktion mit 36 m und entsprechend 27 m fiir die grolRe Kornfraktion. Die
Berechnungsgrundlagen sind in Anlage 5 zu finden. Auftriebskrafte fanden keine Bertick-
sichtigung in den Berechnungen. Die in der Praxis Ublichen Filterschittmachtigkeiten werden
durch die berechneten Werte um ein Vielfaches uberschritten. Bei der Verwendung von 2 bis
3 m Filterstrecke bestehen demnach keine Bedenken bezlglich der Stabilitat der Partikel.

Da die Druckbeanspruchungstests an Agglomeraten nur mit geringem Schlamm / Faser-
Verhaltnissen durchgefiihrt wurden, sind die Angaben durch wiederholte Messungen von
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Agglomeraten mit hoheren Schlammanteilen zu Uberprifen. Die Untersuchung eines

Partikelkollektivs als Schuttung ware ebenfalls denkbar.

5.2 Reduktive Eisenldsung

Fur die Berechnung der auf die Partikeloberflache bezogen Eisenlésegeschwindigkeit musste
die Kornoberflache vor Versuchsbeginn ermittelt werden. Mit den Angaben in Tabelle 5-3 fir
die Spharizitat, dem mittleren Korndurchmesser und fiir das Schuttvolumen ergibt sich die
Oberflache fir die Schuttungen nach Gleichung (3-5) und (3-6) fur die Reaktoren A und B
mit 0,11 m?2 respektive 0,08 m2. Zusammen mit der Masse der Pelletschiittung errechnet sich
die Oberflache flr 1 kg Pelletmaterial mit 1,9 beziehungsweise 1,4 m2. Die unterschiedlichen
Korngrofien mit denen die Eisenbildungsgeschwindigkeit ermittelt wurde, haben das Ziel die
Abhangigkeit der Losegeschwindigkeit auch von der wirksamen Oberflache zu untersuchen.

Tabelle 5-3: Schuttgutparameter

Pelletgrofienklassen

Parameter Einheit 3,15<d <5,0mm 6,3<d<8,0mm
Leervolumen Reaktorzelle | 0,593 0,593
Fullvolumen exp. ermittelt je System* | 0,320 0,320
Fillvolumen berechnet Reaktorzelle | 0,303 0,302
Schiittmenge Pellets g 59 59
Dichte Pellets g/cms3 2,1 2,1
Schiittdichte Pellets g/cms? 0,55 0,50
Schuttvolumen Pellets cm?d 108,21 113,37
Schiittporositat - 0,42 0,34
Porositat Pellet - 0,32 0,42
TS Pellet % 86,6 87,1
Sphérizitét - 0,77 0,69
Mittlere KorngréRe (Camsizermessung) cm 0,433 0,788
Pelletvolumen cms3 61,98 75,07
Dichte Sand [10] glem? 2,65 2,65
Schiittdichte Sand g/cms3 ca. 1,45 ca. 1,45
Schuttvolumen Sand cm?d 479,22 474,07
Porositat Sandschittung % ca. 45 ca. 45

* beinhaltet auch das Schlauchvolumen
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Die im Abschnitt 4.2 beschriebene Spllprozedur fur den Abbau des Puffervermdgens der
Agglomerate betrug 19,39 Tage. Insgesamt wurden rund 17 | Tagebauseewasser in diesem
Zeitabschnitt durch die Filterschittungen geleitet. In Bild 5-17 und Bild 5-18 sind,
gekennzeichnet durch die graue Linie, die Veranderungen des pH-Wertes in diesem Abschnitt
abgebildet. Fir die Versuchzelle A ist ein Anstieg innerhalb des Spulintervalls zu erkennen,
was auf das Lésen von alkalischen Bestandteilen hinweist. Die Verschiebung des pH-Wertes,
ausgehend von 2,65 flr das Seewasser, zum neutralen Bereich ist fiir System A deutlicher zu
beobachten als bei SystemB. Da die chemische Zusammensetzung der beiden
Filterschittungen identisch ist, ist ein Einfluss der unterschiedlichen Oberflachen zu

vermuten.

Die Unterteilung des Gesamtversuchs in 4 Teilbereiche kennzeichnet folgende
Prozessbedingungen: Im ersten Abschnitt erfolgte die Spllung des Systems. Als Spulmedium
kam Seewasser des RL 111 ohne den Zusatz von Methanol zum Einsatz. Die Einstellung des
Durchflusses wurde zuféllig gewahlt. Ein Teil, rund 71 pro System, wurde zu Beginn in
kontinuierlichem Betrieb ber die Filterschittung geleitet. Die Beschickungen fir die

restlichen 9 | erfolgte diskontinuierlich.

Mit dem zweiten Versuchsabschnitt begann die Methanoldosierung (0,2 ml/l), die bis zum
Ende des Gesamtversuches beibehalten wurde. Durchgesetztes VVolumen in 41 Tagen betragt
rund 9 | pro System, was einem gemittelten stiindlichen Durchsatz von 9,12 ml entspricht. Ein
diskontinuierlicher Pumpvorgang von vier Pumpzyklen pro Stunde sorgte fur die
Beschickung der Anlagen.

Der dritte Abschnitt kennzeichnet keine gewollten Anderungen in den Versuchsbedingungen.
Durch das Ansaugen von Luft sind beide Systeme belftet worden. Dies wirkte sich nachteilig

auf den Reduktionsprozess des Eisens aus.

Fur die letzte Versuchsperiode ist der Durchfluss im Mittel auf 5 ml/h herabgesetzt worden.
Die Verminderung diente zum einen der schnelleren Einstellung der vor der Havarie
herrschenden Redoxverhaltnisse, sowie der Bestimmung der Eisenlésungsrate bei hdherer

Reaktorverweilzeit.
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Bild 5-17: Verlauf des pH-Wertes von Reaktor A (ber die gesamte Versuchsdauer mit dem Vergleich der
automatischen Aufzeichnung (Messblock) und der Kontrolle am Anlagenablauf mit dem
Handmessgerat von WTW
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Bild 5-18: Verlauf des pH-Wertes von Reaktor B (ber die gesamte Versuchsdauer mit dem Vergleich der
automatischen Aufzeichnung (Messblock) und der Kontrolle am Anlagenablauf mit dem
Handmessgerat von WTW

Substratdosierung

Die Dosierung von Methanol erfolgte direkt in den Vorlagenbehalter. Von dort wird das

Seewasser in die Zellen gepumpt. Aufgrund der langeren Standzeit erfolgten Untersuchungen
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zur Konzentrationsverédnderung. Verluste durch Verdunstung kénnen durch die Verwendung
eines abgeschlossenen Behélters ausgeschlossen werden. Die im Seewasser vorhandenen
Mikroorganismen verursachen jedoch eine Abnahme des verfligbaren Kohlenstoffs bevor das
Wasser die Reaktoren erreicht. Den Proben wurde Methanol in der gleichen Konzentration
zudosiert, wie sie fur die Beschickung der Filterschiittung (0,2 ml/l) notwendig sind.
Ausgehend von der Sauerstoffsattigung im Seewasser mit 10 mg O/l errechnet sich die
benoétigte Methanolkonzentration fur die Sauerstoffzehrung mit 0,208 mmol/l (Gleichung
(2-3)). Die stdchiometrische Gleichung (2-4) gibt fiir die Reduktion von 6 mol Fe?* einen
Verbrauch von 1 mol Methanol an. Hiermit ergibt sich ein Gesamtbedarf von 1,208 mmol/|
Methanol, was rund 50 pl/I Methanol entspricht. Flr die Versuche wird mit einem 4-fachen
Uberschuss (200 pl/l) gearbeitet.

In der Untersuchung tber einen Zeitraum von 24 Tagen ergab sich im Seewasser eine
deutliche Abnahme an geléstem Kohlenstoff. Als Referenzprobe wurde ein Ansatz mit
destilliertem Wasser und Methanol verwendet. Hier blieb die Konzentration tber den
gesamten Zeitraum konstant. Das gemessene Konzentrationsniveau lag jedoch mit rund
40 mg/l (Bild 5-19) unter der gemessenen Anfangskonzentration (um 60 mg/l) im
Restseewasser (RL 111). Durch das geringe Probenvolumen von 0,2 ml auf einen Liter
Wasser konnte diese Abweichung auf einen Dosierfehler zurtickgefiihrt werden. Die
Absenkung des verfugbaren gelosten organischen Kohlenstoffs (DOC) auf 25 bis 30 mg/I
(Bild 5-20) unterschreitet die bendtigte Menge von 35 mg/l. Es ist demnach zu gewahrleisten,
dass die Standzeit des Wassers im Ansetzbehalter so kurz wie moglich ist oder dass die

Kohlenstoffzugabe (ber eine Dosierstation nach Bedarf erganzt wird.
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Bild 5-19: Verénderung der Kohlenstoffkonzentration in dem Flaschenansatz von destilliertem Wasser
(DW) und Methanol
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Bild 5-20: Veranderung der Kohlenstoffkonzentration in dem Flaschenansatz von
Tagebaurestseewasser und Methanol in geschlossener Form (SWG)

Fur die Versuchsabschnitte 2 bis 4 ist die Konzentration an DOC im Vorlagebehélter
ebenfalls kontrolliert worden. Aufgrund eines Messfehlers, verursacht durch das DOC-
Analysengerét, lieferten die Messungen erst ab dem 50. Versuchstag verwertbare Ergebnisse.
Die Lagerzeit der Vorlage von drei Tagen ist in den meisten Fallen nicht Uberschritten
worden. Bild 5-21 stellt die Abnahme (ber vier Tage dar. Die Konzentration von
35 mg DOC/I wird nicht unterschritten, aber ndhert sich diesem Wert an. Eine Nachdosierung

wirde das Risiko der Unterschreitung verringern.
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Bild 5-21: Messung der Kohlenstoffkonzentration im Vorlagebehalter (iber die Lagerdauer von maximal
3,5 Tagen

Fur die Betrachtung des Umsatzes an Kohlenstoff (Anlage 6) erfolgt die Berechnung der
Zulaufkonzentration anhand der Geradengleichung in Bild 5-21. Mit der st6chiometrischen
Gleichung (2-4) ist die bendtigte Kohlenstoffmenge fur die Eisenreduktion zu errechnen. Sie

stellt einen Anteil des gesamten verbrauchten Kohlenstoffs von maximal 35 % dar. Hieraus
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wird deutlich, dass nur ein Bruchteil des zugegebenen Kohlenstoffs fur die Eisenreduktion
benotigt wird. Es ist zu vermuten, dass der restliche Anteil fiir die Ausbildung der anaeroben
Verhaltnisse und flur die Reduktion von Sulfat verwendet wird. Ob an einigen, gering
durchstromten Bereichen Sulfatreduktion stattfindet, lasst sich erst bei der Begutachtung der
Filterschiittung feststellen. In einer vorangegangenen Arbeit lieBen sich beim Offnen der
Reaktoren Bereiche mit schwarzer Verfarbung, was auf Eisensulfide hinweist, erkennen. Die

Voraussetzung fur die Bildung von Eisensulfid ist die Reduktion des Sulfates.

Auswertung der Eisenbildungsgeschwindigkeit

Mit der Zugabe von Kohlenstoff setzt der Prozess der Ausbildung anaerober Verhaltnisse in
den Versuchsreaktoren nach Gleichung (2-3) ein. Das Redoxpotential von 20 bis 25 mV stellt
den Bereich dar, in dem die Reduktion von dreiwertigem zu zweiwertigem geldstem Eisen
stattfindet. Diese Bedingungen werden schon in dem Spilzyklus erfillt. Die Zehrung des
Sauerstoffs konnte durch das Losen von organischem Kohlenstoff der Hanffasern
bewerkstelligt werden, da keine weitere Quelle vorhanden ist. Der Verlauf des
Redoxpotentials in den beiden Zellen ist in Anlage 6 (Bild A6- 1 und Bild A6- 2) zu finden.
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Bild 5-22: Mangankonzentration fiir die Reaktoren A und B

Trotz der fir die Eisenreduktion gunstigen Milieubedingungen steigt die Konzentration an
Fe?* zu Beginn nur langsam an. Die Manganreduktion als Konkurrenzreaktion ist ein Grund

fur die Begrenzung. In Bild 5-22 wird die héchste Mangankonzentration in der ersten Hélfte
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des zweiten Versuchsabschnittes erreicht. Im Vergleich mit dem Bild 5-23 und Bild 5-24,
steigt die Eisenkonzentration bis zum 35. Tag nur langsam am. Ein Maximalwert wird
wahrend der gesamten Versuchsdauer nicht erreicht. Zum Ende des zweiten
Untersuchungsabschnittes, mit dem stiindlichen Durchfluss von 9,12 ml/h, ist fur die Zelle A
eine abnehmende Eisenkonzentration und bei Zelle B eine stagnierende Konzentration zu
verzeichnen. Das gleich bleibende Konzentrationsniveau konnte die Erschopfung der
Eisenldsung bei diesem Durchsatz bedeuten. Um eine gezielte Aussage zu treffen, ware eine
langere Laufzeit unter diesen Bedingungen notwendig. Die Ursache flr das Absinken in
System A konnte durch Verschieben der Milieubedingungen verursacht worden sein. Mit dem
Einsetzen der Abnahme der Fe-Konzentration ist in Bild 5-17 auch ein Anstieg des pH zu
verzeichnen. Mit zunehmendem pH wird die Eisenlosung verringert. AuBere Einfluisse sind in
diesem Zusammenhang auszuschliel3en, so dass die VVeranderung eventuell in der Schittung

vorliegt.

200

180 -

160

140

120

100

Eisen [mg/l]

80

60

40

20

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85
Versuchszeit [d] ¢ AAS O Photometer

Bild 5-23: Verlauf der Eisenkonzentration im Versuchsreaktor A

Die durch das Ansaugen von Luft verursachte Stérung des Redoxpotentials wirkt sich negativ
auf die Eisenldsung aus. Die Untersuchungen der Proben ergaben einen starken Riickgang an
gelostem Eisen im Anlagenablauf, der in Bild 5-23 und Bild 5-24 dargestellt ist. Die zwei
unterschiedlichen Eisenkonzentrationen beruhen auf verschiedenen MeRmethoden. Eine

Abbildung beziglich der kumulativen Eisenmenge, welche die Differenz zwischen geléstem
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und mit dem Seewasser zustromenden Eisengehalt beschreibt, ist in Anlage 6 zu finden. Im
vierten Versuchsbereich erhoht sich die Eisenkonzentration schnell. Durch den verringerten
Durchfluss auf ca. 5 bis 6 ml/h erfolgt ein Anstieg der Verweilzeit, was die Ausbildung
anaerober Verhaltnisse beschleunigt. Der stetige Anstieg ab Versuchsstunde 70 l&sst bis zur
Stunde 83 keinen Maximalwert fir die Eisenlosung erkennen. Es ist davon auszugehen, dass
die Konzentration bei gegebenen Versuchsbedingungen weiterhin ansteigt. Bei Schlammen in
flissiger Form wurden unter vergleichbaren Bedingungen maximale Eisenkonzentrationen
um 300 mg/l (5,35 mmol/l) erzielt. Mit dem geochemischen Modell PhreeqC ist diese
Obergrenze fir die Eisen(I1)-16slichkeit bestétigt worden [24].
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Bild 5-24: Verlauf der Eisenkonzentration im Versuchsreaktor B

Bei der reduktiven Lésung von Eisen werden dem Wasser Protonen entzogen, was sich im
pH-Wert widerspiegelt, der mit Beginn des geringeren Durchsatzes stetig ansteigt. Die Séure

wird in eine andere Form, das zweiwertige Eisen, Uberfihrt.

Die anfangliche Entsauerung in Bild 5-25 ist auf die Losung der alkalischen Bestandteile in
den Pellets zuriickzufiinren. Bei optimalem Reaktionsverlauf ergibt sich keine Anderung fiir
NP. In Bild 5-26 wird der angestrebte Arbeitsbereich zum Versuchsende nach 70 bis 75
Tagen erreicht. Aussagen Uber den weiteren Verlauf kénnen nicht getroffen werden, doch ist
zu vermuten, dass dieses Niveau beibehalten wird. Findet neben der Eisenreduktion jedoch

auch in einigen Teilbereichen des Versuchsreaktors Sulfatreduktion statt, so ware ein Anstieg
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des Neutralisationspotentials des Anlagenablaufs im Vergleich
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Bild 5-25: Verlauf des Neutralisationspotentials der Reaktoren A und B mit der Anndherung an das NP des
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Bild 5-26: Verlauf der Anderungsgeschwindigkeit rye des Neutralisationspotentials fiir beide

Versuchsreaktoren

Die Bewertung der Raum-Zeit-Ausbeute und der oberflachenbezogenen Eisenldsungsrate soll

ausschliellich auf den Eisenvorrat

in den Pellets bestimmt werden. Es wird davon
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ausgegangen, dass die mit dem Restseewasser zustromende Eisenmenge, hauptsachlich aus
dreiwertigem Eisen bestehend, vollstdndig reduziert wird. Die Differenz von gemessener
Gesamteisenkonzentration und zustromender Eisenfracht ergibt die vorliegende Menge an
gelostem Eisen fur die Pellets. In Bild 5-27 und Bild 5-28 sind die Bildungsraten fir die
beiden Reaktoren uber den Versuchsverlauf aufgetragen. Fir das System A ergeben sich
keine nennenswerten Unterschiede zwischen der oberflachen- und volumenbezogenen

Eisenbildungsgeschwindigkeit.
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Bild 5-27: Eisenbildungsrate rg, des Versuchsreaktors A bezogen auf die Oberflache der Eisen-Hanf-Pellet-
Filterschittung, sowie auf das Schittvolumen

Die nach 83 Stunden erzielte Eisenlésegeschwindigkeit betrégt die volumenbezogene Rate
0,16 mmol/(I*h). Dies entspricht dem 10-fachen der Ldserate fur Eisenschlamme, die als
Suspension verwendet wurden (0,018 bis 0,01 mmol/(I*h)) [24].

Bei dem Vergleich von Bild 5-27 und Bild 5-28 ist eine leicht hohere oberflachenbezogene
Eisen(ll)-Lésungsgeschwindigkeit fur den Reaktor B zu verzeichnen. Die Annahme der
Steigerung der Reduktionsrate mit einem Zuwachs an verfligbarer Partikeloberflache wird fir
eine Versuchszeit von 83 Stunden nicht bestétigt. Es ist jedoch zu berlicksichtigen, dass sich
noch keine konstanten Versuchsbedingungen eingestellt haben und die weitere Entwicklung
der Eisen(Il)-Bildungsgeschwindigkeit in diese Aussage mit einbezogen werden musste.
Weiterhin besteht die Moglichkeit der langeren Einarbeitungsphase fur den Reaktor A. Die

volumenbezogenen Umsatzraten unterscheiden sich fur die Filterschittungen kaum.
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Bild 5-28: Eisenbildungsrate rg, des Versuchsreaktors B bezogen auf die Oberflache der Eisen-Hanf-Pellet-
Filterschittung, sowie auf das Schittvolumen

5.3

Fallung tberschissiger Sulfide

Die wesentlichen Ergebnisse der durchgefiihrten Versuche sind in Tabelle 5-4: sowie in Bild

5-29 dargestellt.

Tabelle 5-4:  Charakteristische Parameter der Sulfidfallungsversuche

Parameter Dimension Versuch 1 Versuch 2 Versuch 3 | Versuch 4
wirksamer Korndurchmesser [mm] 2,70 6,65 4,05 2,45
Kornoberflache [m2] ca. 4,2 ca. 1,7 ca. 3,1 ca. 5,7
Filtergeschwindigkeit [m/h] 0,47/0,25 0,24 0,31 0,36
durchgesetztes Wasservolumen [m3] 1,59 1,05 1,32 3,75
ausgetauschte Bettvolumina [1] 1748 1152 1325 3747
Eisendepot [mmol] 2640 3085 3745 12482
akkumulierte Stoffmenge an [mmol] 2100 2040 3910 14900
Sulfid

Fe/S-Verhéltnis [1] 1,26 1,51 0,94 0,82
Wirkungsgrad fur FeS [%] 79 66 106 123
Wirkungsgrad fur FesS, [%] 58 50 80 92
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In Folge der unterschiedlichen Kornklassen ergeben sich hinsichtlich der Sulfidabreinigung
bei den durchgefuhrten Versuchen deutliche Unterschiede. Die Ursachen liegen neben den

verfiighbaren Kornoberflachen auch im Anteil der Korndiffusion sowie Dispersion begriindet.
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Bild 5-29: Sulfiddurchbruch bei unterschiedlichen Adsorptionsmaterialien

Mit allen verwendeten Adsorber-Materialien konnte anfangs eine vollstandige
Sulfidabreinigung erzielt werden. Der sich anschliefende Sulfid-Durchbruch setzte nach
unterschiedlich langer Filterlaufzeit ein und unterschied sich weiterhin in der Breite der
Durchbruchskurve. Vorteilhaft wirken sich diesbezuglich mdglichst eng klassierte Kérnungen
aus, da sowohl das Stromungsprofil der Packung als auch das Sulfidbindevermégen der

Einzelpartikeln nur geringe Variabilitiaten aufweisen.

Der Stofftransport in die Pellets hinein kann nur durch Diffusion erfolgen. Deshalb blieb bei
den groReren Pellets innerhalb der Versuchsdauer mehr Material ungenutzt (s. Bild 5-30).
Wahrend das kleinere Pellet in Bild 5-30:  links unten mit etwa 6 mm Durchmesser
vollstandig durch Sulfideinlagerung verfarbt wurde, sind bei dem groReren Pellet mit etwa
12 mm Durchmesser Eindringtiefen von ca. 2,5 mm vorhanden. Einfluss auf die Eindringtiefe

wird aber auch von der Sulfidkonzentration im Wasser ausgetibt.
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Bild 5-30: Ansicht und Schnittdarstellungen im Versuch 2 verwendeter Pellets

Bei sehr kleinen Adsorber-Partikeln erfolgt eine unerwinschte reduktive Freisetzung von
Eisen(ll). Diese muss minimiert werden, da somit der Erfolg des mikrobiellen Entsduerungs-

verfahrens gemindert werden wiirde.

Aus den bisher untersuchten Materialien leitet sich ab, dass die Kornklasse 2,0 bis 6,3 mm
den gestellten Anforderungen am besten gerecht wird. Entsprechend der
Durchbruchscharakteristik der Filterschittung muss die sukzessive Ergdnzung mit frischem
Adsorber-Material und die Entfernung des verbrauchten Altmaterials vorgenommen werden.
Durch eine wechselnde Kaskadenschaltung mehrerer Filter kann die maximale Beladung des
Adsorber-Materials zweckmaRig ohne Sulfiddurchbruch realisiert werden.
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6 Kostenermittlung

Fur die Herstellung von Agglomeraten sind tberschldgig die Produktionskosten zu ermitteln.
Die Auslegung der verfahrenstechnischen Anlage wird fir ein konkretes Beispiel
durchgefiihrt. Als Produktionsstatte ist die in Lichterfeld betriebene Grubenwasser-
reinigungsanlage gewahlt worden. Die Kalkulation erfolgt fur eine fest installierte Anlage an
diesem Standort. Da an diesem Standort eine Auslastung der Produktionsanlagen im Drei-
Schicht-System auf Grund der anfallenden EHS-Mengen nicht mdglich ist, stellen
diesbeziigliche Betrachtungen eine Ubertragung auf andere GWRA dar. Entsprechende
Kapazitdten sind im Lausitzer Revier vorhanden (personliche Mitteilung Dr. Rolland,
Vattenfall Europe Mining AG).

Am Beispiel einer mdglichen Behandlung des Tagebaurestsee 111 durch mikrobielle
Sulfatreduktion erfolgt Uberschldgig die Ermittlung der benétigten Pelletmenge, die zur
reduktiven Eisenlésung notwendig ist. Als Ergebnis sollen die durch den Einsatz von Pellets

verursachten anteiligen Kosten je behandelten Kubikmeter Wasser berechnet werden.

6.1 Herstellungskosten der Pellets

6.1.1 Gewahlte Verfahrenskombination

In Bild 6-1 ist ein Schema fir die Reihenfolge der einzelnen Anlagenkomponenten
abgebildet. Das Absetzbecken (1) fiir den Dunnschlamm ist auf dem Geldnde der GWRA
bereits vorhanden und wird in die Kalkulation nicht mit einbezogen. Von dort aus wird der
Dinnschlamm mit Feststoffgehalten von rund 0,3 % (ber eine Pumpe zum Bandeindicker (6)
gefordert. Unmittelbar vor der Aufgabe auf das Siebband wird der Schlamm mit FHM
versetzt, so dass sich die Entwasserungseigenschaften aufgrund der Bildung von groReren
Flockenstrukturen verbessern. Das Ansetzen der Flockungshilfsmittelldsung erfolgt in einem
Rihrbehélter (3). Vom Bandeindicker wird der Schlamm in einen Zwischenspeicher (8)
geleitet. Das Fassungsvermdgen des Beckens betragt zirka 15 m3. Dieses Volumen ergibt sich
aus der Zwischenspeicherung des Schlammes zwischen zwei Tagen. Als Betriebszeit fur die
Kammerfilterpresse werden 10 Stunden veranschlagt. Die Beschickung der MKFP erfolgt
unmittelbar vom Zwischenspeicherbecken Uber eine Pumpe. Als Pumpentyp werden

Exzenterschneckenpumpen oder Kolbenpumpen vorgeschlagen. Sie gewahrleisten einen
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schonenden Transport der Flocken. Da der eingedickte Schlamm im Speicherbecken
kontinuierlich geruhrt wird, besteht die Gefahr der Flockenzerstérung. Das Nachflocken
unmittelbar vor dem Eintritt in die MKFP (10) konnte die Flockenstruktur verbessern. Dieses
Vorgehen ist in den kleintechnischen Versuchen nicht untersucht worden, findet aber zum
Beispiel Anwendung bei der Entwasserung von Filterspilschlammen in einem sdchsischen
Wasserwerk. Fur den Entwasserungszyklus auf der Membrankammerfilterpresse werden rund
2 h veranschlagt. Dem Beschicken der Presse bei Driicken zwischen 10 und 16 bar schlief3t
sich das Nachpressen mittels druckluft- oder wasserbeaufschlagter Membran an. Nach dem
Offnen der Filterpresse fllt der Kuchen in einen Schneckenférderer und wird direkt, ohne
einen Zwischenspeicher, zum Pelletiermischer transportiert. Der Beschickungsvorgang des
Pelletiermischers ist manuell vorgesehen. Fir das Trocken der Agglomerate bei
Raumtemperatur sollten diese flachig ausgebreitet gelagert werden. Die taglichen anfallenden
Pelletmengen verursachen einen groflen Fl&chenbedarf fur den Trocknungsprozess. Die

Unterbringung der einzelnen Apparaturen erfordert den Neubau einer Produktionshalle.
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1 Speicherbehalter fiir Dinnschlamm G Bandeindicker (BE) 11 Membrankammerfilterpresse (MKFP)
2 Beschickungspumpe fiir den BE 7 Rohwleitung zum 2Zwischenspeicher 12 Forderschnecke zum Abtransport des FiK
3 Ansatzbehdlter mit Rihrwerk fiir das FHM 8 Zwischanspeicherbecken mit Rihrwerk 13 Doslerstation filr die Fasem
4 Farderpumpe fir die FHM-Lasung 9 Beschickungspumge fir die MKFP 14 Pelletiermischer
5 Flockung des Dunnschlammes 10 Machflockungsstation vor der MKFP 15 Forderband zum Abtransport der Peliets

Bild 6-1: Vorschlag fiir eine Verfahrenskombination der Entwasserung und Pelletierung von
Eisenhydroxidschlammen

6.1.2 Investitionskosten und jahrliche Betriebskosten des Verfahrens

In Tabelle 6-1 sind die veranschlagten Investitionskosten fur die einzelnen Prozessstufen
aufgelistet. Die Anlagen zur Schlammentwaésserung enthalten folgende Behandlungs-
apparaturen: Die Konditionierungsstation (mit dem Ansatzbehalter fur das FHM und der
Fordereinrichtung), den Bandeindicker, die Beschickungspumpe fir die Kammerfilterpresse,
und die Druckentwésserungsstation mit der MKFP und dem Schneckenférderer zum

Abtransport des Filterkuchens. Mit dem Bandeindicker der Bandbreite von 1,10 m kdnnen
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Durchsatze von 20 md3/h realisiert werden. Bei der Kammerfilterpresse handelt es sich um eine
Seitenholmpresse mit 50 Kammern, bei der die Platten Abmalie von 1,20 x 1,20 m haben. Das
Gesamtkammervolumen der MFKP betragt 1,7 m3. Fur die Abreinigung der Filtertiicher ist
eine Hochdruckpumpe zur Erzeugung von 100 bar Wasserdruck installiert. Die abgeschétzten
Investitionskosten fur diesen Teil der Anlagen zur Schlammentwasserung beziehen sich auf
Angaben der Firma PASSAVANT-ROEDIGER.

Tabelle 6-1: Anfallende Investitionskosten flr die verfahrenstechnischen Apparate der Schlammbehandlung
mit ihren jahrlichen Abschreibungssummen

» Nutzungs- . Abschreibungs-
Investitionskosten Abschreibung
Anlage dauer summe
TE a % T€/a
Beschickungspumpe fiir den
- 2 10 10 0,2
Bandeindicker
Anlagen zur Schlamm-
. 600 15 7 42
entwasserung
Zwischenspeicherbecken ca.
B 8 50 2 0,16
15 m3 mit Rihrwerk
Schnecken- oder Trog-
. . 30 15 7 2,1
kettenforderer zum Mischer
Pelletiermischer 40 15 7 2,8
Produktionshalle 98 20 5 4,9
Summe 778 52,16

Fur den Pelletiermischer wird eine diskontinuierliche Ausfiihrung (Typ FKM 300) der Firma
GEBRUDER LODIGE MASCHINENBAU GmbH, mit einem maximalen Nutzvolumen von 210 I,
verwendet. Die Kosten fiir die Produktionshalle errechnen sich aus den HallenabmafBen von
14 x 14 x 5 m (L x B x H) und einem Preis von 100 € je m® umbauten Raum.

Die Kalkulation fir die Produktionskosten der Pellets erfolgt anhand der jéhrlich flr den
Produktionsprozess anfallenden Betriebskosten die in nachfolgender Tabelle aufgelistet sind.
Die Kosten fir Reparatur und Wartung sind mit 3% bzw. 5% der Investitionskosten
veranschlagt.
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Tabelle 6-2: Jahrliche Betriebskosten fiir den gesamten Herstellungsprozess der Pellets

Preisin T € Preisin T €
Kostenstelle (Produktion 8h/d) (Produktion 24h/d)
Kapitaldienst
5,0 % Zinsen (mit Tilgung) 38,9 38,9
Abschreibung 52,16 52,16
Reparatur und Wartung 23,34 38,9
Personal 35 105
Verbrauchsmaterial fuir den Prozess:
Hanf 30 90
FHM 10 30
Energiekosten:
Strom Licht 0,34 1,08
Strom Schlammentwasserung 3,12 9,36
Strom Mischer 2,5 7,5
Strom Rihrwerk 2 6
Heizung 3,1 4,7
Summe 200,46 383,6

Fur die Betreuung der Anlage wird eine Personalstelle pro Schicht kalkuliert. Aufgrund des
Standortes auf der Grubenwasserreinigungsanlage konnen durch das dort schon vorhandene

Personal teilweise Arbeiten Gbernommen.

Als Verbrauchsmaterialien fallen Flockungschemikalien und Hanffaser an. Der bisher sonst
kaum verwertbare Anteil an Kurzfasern liegt bei ca. 15 % des Hanfstrohs [7]. Entsprechend
der Anbaumenge fallen in Deutschland ca. 1.800 t/a und in den EU-Landern ca. 14.000 t/a
Hanf-Kurzfasern an [16].

Die Energiekosten unterteilen sich weiterhin in Licht, Heizung und Strom fir die
verfahrenstechnischen Gerate (Mischer, Rihrer, Kammerfilterpresse). Die Kosten fur das
Licht und die Heizung beziehen sich auf die Abmale der errichteten Fertigungshalle und
ergeben sich mit einem Verbrauch von 60 W/m?2 respektive 12 W/m3 fiir die Heizungskosten

(personliche Mitteilung von Herrn Brandes, Ingenieurbiiro Brandes & Kopp).

6.1.3 Ermittlung der jahrlich anfallenden Pelletmengen

Die Dimensionierung der Anlagenteile bezieht sich auf den momentan in der GWRA
Lichterfeld anfallenden VVolumenstrom an EHS von téglich 51.840 m3, mit einer Eisen(ll)-
Konzentration von 15,9 mg/l im Zulauf und ca. 2,5 mg/l im Ablauf. Anhand der Differenz

zwischen Zu- und Ablauf ergibt sich ein Feststoffmassenstrom von 696 kg/d fiir Fe** und



6 Kostenermittlung 83

1329 kg/d fur Fe(OH)s. Der Dinnschlamm fallt mit einem Feststoffgehalt von 0,3 % an und
wird durch die Konditionierung mit Flockungshilfsmittel (FHM-Konzentration zwischen 5
und 8 kg FHM /t TS) und der Entwésserung auf dem Bandeindicker auf 6 % TS eingedickt.
Es wird davon ausgegangen, dass der gesamte anfallende Schlamm verarbeitet wird. Mit
dieser Ausgangsbedingung ergeben sich die VVolumina fur die Schlamme nach Tabelle 6-3.
Diese lassen eine Produktion der Pellets nur im Einschichtbetrieb zu.

Tabelle 6-3: Auflistung der in der GWRA Lichterfeld taglich anfallenden Schlammvolumina
Zeile  Schlammart Schlammvolumen  Feststoffgehalt

m3 %
1 Dinnschlammvolumen 430 0,3
2 Dickschlammvolumen 22 6
3 Filterkuchenvolumen 3,7 35

Die Bezugsgrole fur die Ermittlung der einzelnen Schlammvolumina stellt die
Feststoffkonzentration von 1288 kg Fe(OH)s/d dar. Fiir die Zeilen 1 und 2 erfolgt, aufgrund
des hohen Wasseranteils der Suspensionen, die Berechnung mit einer Dichte von 1000 kg/mé.
Fir den Filterkuchen wird ein Feststoffgehalt von 35 % angenommen. Uber die Dichte des
Feststoffes von 2800 kg/m? und die Dichte des fliissigen Mediums mit 1000 kg/m? ergibt sich
die Mischdichte fir den Filterkuchen mit 1630 kg/m3. In Tabelle 6-4 ist die tagliche
Durchsatzmenge fur den Pelletiermischer dargestellt. Das Gesamtaufgabevolumen, bestehend
aus dem entwasserten Schlamm und der Fasermenge, errechnet sich zu 6,3 t. Es wird davon
ausgegangen, dass der Feststoffgehalt nach der dosierten Zugabe von Hanffasern nahezu
unveréndert bleibt. Der Anteil von 70 bis 75 % fur die Korngrofienklasse 3,0 <d < 8,0 mm
geht auf die in Abschnitt 4.1.3 beschriebenen Experimente zuriick. Nach den ersten
Versuchsdurchfiihrungen an der grof3technischen Pelletieranlage ist diese Annahme auf ihre
Gultigkeit hin zu Uberprifen. Die verwertbare Menge an Pellets mit einem Feststoffgehalt von
70 % in Zeile 7 entspricht dem Gewicht der Pellets nach der Trocknung bei Raumtemperatur.

Tabelle 6-4: Durchsatzmengen des Pelletiermischers und der damit entstehende Produktstrom

1 Aufgabemenge Schlamm (TS = 35 %) 6,03 t/d

2  Aufgabemenge Fasern 0,27 t/d

3  Gesamtaufgabemenge 6,30 t/d

4  Gewinschte PartikelgroRen 3,0-8,0mm
5  Anteil der Partikel an der Gesamtmasse 70-75%

6  Verwertbare Menge an Pellets (TS = 35 %) 4,60 t/d

7 Verwerthare Menge an Pellets (TS = 70 %) 2,30 t/d
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In einem Jahr ist die Produktion von zirka 530t Pellets mdglich. Voraussetzung dafir sind
gleich bleibende Volumenstrdme und Eisenkonzentrationen im Zulauf fir die GWRA sowie
der ungestorte Prozessablauf von der Entwésserung bis zur Pelletierung. In Anlage 7 sind die
jahrlichen Pelletmengen noch einmal zusammenfassend abgebildet.

Zusammen mit den jahrlichen Betriebskosten in der Hohe von 200.460 € aus Tabelle 6-2,
ergeben sich spezifische Kosten von 380 € /t Pellets.

Errichtet man die vorgeschlagene Anlage an einem Standort, bei welchem die Fertigung der
Pellets nicht durch die Schlammmenge limitiert wird, ergibt sich bei maximaler
Anlagenauslastung im Dreischicht-System der in Tabelle 6-5 und Anlage 7 ermittelte
Produktstrom.

Tabelle 6-5: Durchsatzmengen und Produktstrom bei maximaler Anlagenauslastung

1  Filterkuchenvolumen (TS = 35 %) 15,3 m¥/d

2  Aufgabemenge Schlamm (TS = 35 %) 24,9 t/d

3 Aufgabemenge Fasern 1,1td

4  Gesamtaufgabemenge 26,0 t/d

5  Gewinschte PartikelgroRen 3,0-8,0mm
6  Anteil der Partikel an der Gesamtmasse 70-75%

7 Verwertbare Menge an Pellets (TS = 35 %) 19,0 t/d

8  Verwertbare Menge an Pellets (TS =70 %) 9,5 t/d

Mit den in Tabelle 6-2 ausgewiesenen Betriebskosten ergeben sich die spezifischen Kosten zu
175 €/t Pellets.

6.2 Verwendung der Pellets bei der mikrobiellen Behandlung von

bergbaulich veranderten Wassern

Um schwefelsaure Oberflachenwasser (pH < 3,0) einer biologischen Behandlung zuzufihren,
ist die Korrektur des pH-Wertes erforderlich. Das kann durch reduktive Eisenldsung erreicht
werden [24]. Gleichzeitig erhoht sich dadurch die Verfugbarkeit von Eisen(ll) fur die

angestrebte Eisensulfidfallung.

Bei einer sehr weit reichenden Reduktion von Sulfat Ubersteigt der Eisen(ll)-Bedarf die
Loslichkeit im Prozesswasser, so dass Uberschiissige Sulfide mit einer nachgeschaltenen
Fallung entfernt werden missen. Dieser Verfahrenschritt ist sowohl bei der Behandlung von

Oberflachen- wie auch Kippengrundwaéssern relevant.
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Notwendige Menge an Agglomeraten fiir die Behandlung des Restsees 111

Fur die Berechnung gelten nachfolgende Hintergrundkonzentrationen fir Eisen und Sulfat,

welche im Tagebaurestsee 111 anzutreffen sind:
= Sulfatkonzentration: 14,58 mmol/l
=  Ejsenkonzentration: 2,32 mmol/Il

Die Absenkung des Sulfatgehaltes im Seewasser soll durch die Behandlung bis auf den Wert

von 6,25 mmol/l erfolgen [24].

Experimente zur biochemischen Sulfatreduktion am Lehrstuhl Wassertechnik haben gezeigt,
dass das durch die Stochiometrie (Gleichung (6-1)) vorgegebene Verhéltnis von Schwefel zu

Eisen (S/Fe) nicht dem Ergebnis der Untersuchungen entspricht.
Fe”+S* »FeS{ (6-1)

Die Bilanzierung der Zu- und Ablaufwasser hinsichtlich ihrer Eisen-, Sulfat- und
Sulfidfrachten lieferten eine im Vergleich zum Eisen hoéhere Menge an Schwefel.
Alterungsprozesse und Umkristallisation verursachen einen geringeren Eisenbedarf. Das
Verhéltnis Schwefel zu Eisen ist verweilzeitabhéngig und wird fiir den Dauerbetrieb der

Anlagen mit ca. 1,3 angegeben. [24].

Der Tagebausee hat ein Gesamtseewasservolumen von 500.000 m3. Es wird ein
Behandlungszeitraum von 5 Jahren angestrebt. In Tabelle 6-6 sind die vorhanden und
erforderlichen Stoffmengen an Sulfat und Eisen fiir einen jahrlich zu behandelnden
Volumenstrom von 100.000 m? aufgelistet.

Tabelle 6-6: Auflistung der notwendigen Pelletmenge fiir die Behandlung des RL 111 mit einem
Seewasservolumen von 500.000 m? fiir einen Behandlungszeitraum von 5 Jahren

1 Behandlungsvolumen in einem Jahr 100.000 m3

2 umzusetzende Sulfatmenge 833.333 mol
3 benotigte Eisenmenge 626.500 mol
4 im Seewasser enthaltene Eisenmenge 232.140 mol
5  durch die Pellets zur Verfligung zu stellende Eisenmenge 394.360 mol
6 Eisenmenge pro Tonne 5.357 mol/t
7 benodtigte Masse an Pellets 741t

8 Kosten flr eine Tonne Pellets 380 €/t

9  Gesamtkosten fur die Pellets 28.120 €
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Von der jahrlich mdglichen Produktionsmenge der Pellets werden nur rund 13 % fir die
Behandlung des Seewassers bendtigt. Um den Prozess der Eisenreduktion in die
Kostenkalkulation fir die biochemische Sulfatreduktion mit einzubeziehen, sind die
spezifischen Kosten fir die Behandlung von einem Kubikmeter Seewasser anzugeben. Sie
ergeben sich nach Tabelle 6-6 mit 0,281 € /m3. Bezogen auf die Menge an umgesetzten Sulfat
ergibt sich ein Preis von 0,034 € /mol. Dabei ist es unerheblich, ob die Bereitstellung des
additiven Eisens Uber die reduktive Eisenlosung oder die nachgeschaltene Fallung realisiert

wird.

6.3 Fazit der Kostenanalyse

Mit der Kalkulation des Schlammaufbereitungsverfahrens wurde gezeigt, dass die
produzierbaren Pelletmengen den Bedarf fir eine Behandlung des Seewasserkdrpers des

RL 111 um ein Vielfaches Uberschreiten konnen.

Die Entscheidung fur eine ortsgebundene Produktionsstatte ist letztlich davon abhangig, ob
die Behandlung durch mikrobielle Sulfatreduktion zukinftig bei einer Vielzahl von

Tagebauseen bzw. Kippengrundwasser Anwendung finden wird.

Fur die alleinige Wasserbehandlung im RL 111 ist die Verwendung einer mobilen
Entwasserungs- und Pelletierungsanlage vorzuziehen. Die Investitionskosten fir ein mobiles
Verfahren wéren bedeutend geringer, da Investitionskosten zum Beispiel fur die Errichtung
einer Produktionshalle und grolRer Zwischenspeicherbecken entfallen. Die spezifischen
Kosten fiir die Pellets missten unter diesen Bedingungen neu berechnet werden. Mobile

Kammerfilterpressen sind bis zu 3,5 mé Gesamtkammervolumen erhéltlich.

Fur die Produktion von 400 t Pellets, die der Menge an Pellets fir die Behandlung des RL 111
uber 5 Jahre entspricht, ware bei einem MKFP-Volumen von 1,7 m? (entspricht dem Volumen

der kalkulierten Anlage) ein Zeitraum von 4 bis 5 Monaten zu veranschlagen.

Fur den Fall des grofitechnischen Einsatzes der Pellets an mehreren Behandlungsanlagen
kommen fur den Standort der Fertigungsstatte mehrere GWRA in Betracht, zumal die
Eisenkonzentrationen im Zulauf und die Volumenstrome bei eineigen GWRA deutlich héher
als in der Lichterfelder GWRA ausfallen. Eine Erhdhung der Schlammvolumina wirkt sich
zum Beispiel, durch den Einsatz eines kontinuierlich betriebenen Pelletiermischers, positiv

auf die Investitionskosten aus. Im Vergleich mit einer Apparatur im Chargenbetrieb halbieren
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sich die Investitionskosten (personliche Mitteilung von Herr Deumelandt, GEBRUDER
LODIGE). Fir den anfallenden Produktstrom kodnnten, bei ausreichender Menge, weitere

Einsatzgebiete, zum Beispiel fir die Behandlung sulfatreicher Abwasserstrome in der
Industrie, untersucht werden.
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7 Zusammenfassung

Die durch den Bergbau hervorgerufene Umschichtung von Bodenmaterial und die
Beeintrachtigung des Wasserhaushaltes in der Lausitz verursachen nach der Stilllegung des
Tagebaus eine Veranderung der chemischen Zusammensetzung des wieder aufsteigenden
Grundwassers. Wéhrend des aktiven Bergbaus kommt es durch die Abraumumlagerung zur
Oxidation der in der Bodenmatrix gebundenen tertidaren Minerale Pyrit und Markasit. Beim
Wiederanstieg des Grundwasserspiegels werden diese Materialien geldst und Uber weite
Strecken transportiert. Das Wasser zeichnet sich durch hohe Eisengehalte, Sulfatgehalte und
durch hohe Saurefrachten (Aciditaten) aus. Beim Eintritt des anoxischen Grundwassers in den
Tagebausee werden die mitgefiihrten Produkte oxidiert, wobei der Eisenanteil als amorphes
Eisenhydroxid geféllt wird. Die eingetragenen Saurefrachten bewirken fiir einen Grof3teil der
Tagebauseen in der Lausitz pH-Werte zwischen 2 und 3. Die Einleitung von bergbaulich
beeinflusstem Seewasser in die Vorflut erfordert die Einhaltung der Einleitbedingungen. Bei
der Behandlung ist einerseits der pH-Wert des Restseewassers bezlglich des pH-Wertes dem
natlrlichen Gewasser anzugleichen und andererseits die Sulfatkonzentration zu reduzieren.
Die Verringerung des Sulfates ist mit Hilfe sulfatreduzierender Bakterien (SRB) zu
bewerkstelligen. Ziel dieses Verfahrens ist die Féallung des Schwefels mit gelostem Eisen zu
Eisensulfid. Dies entspricht der Rickbildung in Pyrit. Voraussetzung fir die Féallung von
Sulfiden ist eine ausreichende Verfugbarkeit an Fe**. Aufgrund der oxischen Bedingungen in
den Tagebauseen ist die Sulfatkonzentration im Seewasser sehr gering. Die Zugabe von
externen Eisenquellen ist somit unerlasslich. Amorphes Eisenhydroxid (Fe(OH)s) hat sich als

geeignet herausgestellt.

In der vorliegenden Arbeit wurde die Eignung von entwésserten und im Anschluss daran
pelletierten Eisenschlammen untersucht. Aus einer Auswahl von drei Schlammen aus
Grubenwasserreinigungsanlagen in Janschwalde, Schwarze Pumpe und Lichterfeld fiel die
Wahl auf den Schlamm der letztgenannten Anlage. Mit ihm wurden die Versuche
durchgefiihrt. Der Behandlungsprozess fir den Schlamm beinhaltet die folgenden

Verfahrensschritte:

Konditionierung - Eindickung - Entwésserung - Pelletierung
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Fur die Ermittlung eines geeigneten Konditionierungsmittels sind unterschiedliche Flockungs-
hilfsmittel (FHM) getestet worden. Der Auswahl schloss sich die experimentelle
Untersuchung fur die optimale FHM-Konzentration an. Hierfir wurden Reihenversuche
durchgefuhrt. Die Beurteilung des Flockungsprozesses beruhte auf folgenden Parametern:
Flockengrolie, Schlammvolumen, Tribung des Uberstandswassers und
Wasserabgabevermogen. Die Untersuchungen ergaben keinen nennenswerten Unterschied fur
kationische und anionische FHM. Als Ergebnis der Analysen wird die optimale FHM-
Konzentration zur Flockung des EHS aus Lichterfeld in einem Bereich von 5 bis
8 kg FHM / t TS angegeben.

Nach der Zugabe des FHM in die Schlammsuspension und einer 10-mindtigen Absetzzeit
wurde das geklarte Uberstandswasser manuell abgeschopft. Dieses Vorgehen entspricht in
stark vereinfachter Art und Weise der Schlammeindickung. Hierdurch konnte der
Feststoffgehalt um den Faktor 3 bis 4 gesteigert werden. Der Eingedickte Schlamm ist im
Anschluss in die Rahmenfilterpresse (RFP) gepumpt worden. Die Beschickung sowie das
Nachpressen waren anlagenbedingt nur bis zu einem Druckniveau von 8,5 bar realisierbar.
Mit 1 Stunde Entwésserungszeit, 8,5 bar Betriebsdruck und der Flockungshilfsmittel-
konzentration von 6 kg FHM / t TS, betragt der maximale Feststoffgehalt 32 %. Die Struktur
des Filterkuchens kann mit fest und briichig beschrieben werden. Bei einer weiteren
Druckerhéhung fiir die Beschickung oder das Nachpressen ist ebenfalls von einer Steigerung
des Feststoffgehaltes auszugehen. Dies wirkt sich auch positiv auf den folgenden
Verfahrensschritt der Pelletierung aus. Vor der Aufgabe des Filterkuchens (FK) in den

Pflugscharmischer ist dieser manuell zerkleinert worden.

In Abhangigkeit des Feststoffgehaltes des FK wurde der benétigte Hanffaseranteil fur die
Pelletproduktion ermittelt. Ein weiterer beeinflussender Faktor fir den Verlauf der
Pelletierung ist der Energieeintrag in das System, der durch verschiedene Drehzahlbereiche
wahrend der Versuchsdurchfiihrung variiert wurde. Die Kombination von geringem
Feststoffgehalt und hoher Umdrehungsgeschwindigkeit hat sich als ungeeignet herausgestellt,
da das Schlamm / Faser-Verhéltnis (S / F) klein ist. Um einen moglichst geringen Faseranteil
zu erzielen, sollte der Filterkuchen > 30 % TS aufweisen. Damit sind S / F-Verhaltnisse bis zu
20:1 moglich.

Fur die Beurteilung des Pelletierergebnisses sind Untersuchungen hinsichtlich der

Korngrolienverteilung erfolgt. Die Verwendung des Produktes als Filterschiittung, macht die
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Bestimmung der Probekdrper- und Schiittdichte notwendig. Bezogen auf die zu errechnende
Schuttgutoberflache wurde die Spharizitat als Formfaktor berechnet. Uber die realisierbaren
Schitthohen gaben Versuche zum Verhalten der Probekdrper bei Druckbeanspruchung
Auskunft.

Mit zwei unterschiedlichen KorngroRenfraktionen sind die Reaktoren fur die Fluid-
zirkulationsanlage zur Bestimmung der Eisenbildungsgeschwindigkeit rg. bestlickt worden.
Die Ermittlung von rg. erfolgt bei definierten Durchstrémungsgeschwindigkeiten. Die
Beschickung mit aus dem Restloch 111 stammendem Seewasser, wird Uber einen
diskontinuierlichen Pumpenbetrieb gewahrleistet. Aufgrund der puffernden Wirkung der
Pellets, bedingt durch den hohen alkalischen Anteil im Eisenhydroxidschlamm, sind nur sehr
geringe Schiitthhen verwendet worden. Erganzend zum gesamten Reaktorvolumen wurde
Quarzsand eingesetzt. Durch die Verwendung unterschiedlicher KorngréRenfraktionen in den
beiden Versuchsreaktoren kann eine volumenbezogene (Schuttvolumen der Pellets) und
oberflachenbezogene Eisenbildungsrate bestimmt werden. Es sollte untersucht werden, ob
sich in Abhangigkeit von der Schittgutoberflache Unterschiede in der Eisenldsung ergeben.
Der relativ kurze Untersuchungszeitraum von 83 Tagen lieferte beziglich der
unterschiedlichen Oberflachen keine eindeutige Aussage. Entgegengesetzt der Annahme von
einer hoheren Losegeschwindigkeit fir eine groRere Oberflache und daraus langeren
Kontaktzeit, ist eine geringfugig hohere Rate fur die grofieren Partikel, von 0,19 mmol/m2h zu
0,16 mmol/mz2h, ermittelt worden. Zwischen der volumen- und oberflachenbezogenen
Eisenloserate sind ebenfalls keine relevanten Unterschiede vorhanden. Vergleichend zur
Raum-Zeit-Ausbeute von Eisenhydroxidschlammsuspensionen erhéht sich die Eisenltserate
jedoch um das 10-fache.

Anhand der ermittelten Prozess- und Produktparameter, von der Schlammbehandlung bis hin
zu den Loseversuchen, ist die Abschatzung der Produktions- sowie anteiligen

Seewasserbehandlungskosten durchgeftihrt worden.

Die Berechnung der Kosten fur die Pelletproduktion beruht auf der Auslegung einer
standortbezogenen Schlammbehandlungsanlage. Als Standort wurde die GWRA Lichterfeld
gewahlt. Dort anfallende Volumenstrome sind die Grundlage fur die Dimensionierung der
einzelnen Anlagenteile. Die spezifischen Kosten fir eine Tonne Pellets errechnen sich fur
diesen Standort zu 380 €. Unter glnstigeren Fertigungsbedingungen kann eine Halbierung der

kosten erreicht werden.
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Als Szenario fir die Kalkulation der anteiligen Kosten durch die Bereitstellung externer
Eisenquellen bei der Behandlung schwefelsaurer Wasser durch biochemische Sulfatreduktion
wird eine Behandlung des RL 111 betrachtet. Mit einer definierten Absenkung der
Sulfatkonzentration um 8 mol/l ergibt sich ein Preis fir die Bereitstellung von externen
Eisenquellen von 0,28 €/m3. Um die Ubertragbarkeit auf weitere Tagebauseen zu
gewaéhrleisten, wird der Preis flr die Entfernung von einem Mol Sulfat bestimmt. Er betragt
0,034 € /mol Sulfat.
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Anlage 1  Rohwasserbeschaffenheit der GWRA Lichterfeld vom 13.04.05

Parameter Einheit  Zulauf  Ablauf
pH-Wert 6,33 7,51
Elektrische Leitfahigkeit uS/cm 1128 1147
abfiltrierbare Stoffe mg/l 11,2 5,8
Temperatur °C 19,8 19,8
Basekapazitat KB 8,2 mmol/l 0,8 0,2
Saurekapazitat KS 4,3 mmol/I 0,55 1,05
TIC mg/l 5,6 59
TOC mg/l 4,2 3,6
Ammonium-N mg/l 0,82 0,81
Nitrat-N mg/l 2,97 4,03
Chlorid mg/I 82,7 83,5
Sulfat mg/I 367 368
Phosphat-P mg/I <0,02 <0,02
Phosphor gesamt mg/l <0,05 <0,05
Aluminium mg/l <0,03 <0,03
Arsen mg/l <0,01 <0,01
Blei mg/l <0,02 <0,02
Cadmium mg/l <0,002 <0,002
Calcium mg/l 125 136
Chrom mg/l <0,01 <0,01
Eisen, gesamt mg/I 15,8 2,48
Eisen, gelost mg/l 15,3 0,71
Eisen-(I1) mg/l 6,8 0,08
Kalium mg/l 15,8 16,1
Kupfer mg/l <0,005 <0,005
Magnesium mg/l 20,8 20,6
Mangan mg/l 0,87 0,64
Natrium mg/l 68,7 70,4
Nickel mg/l <0,01 <0,01
Zink mg/l <0,005 <0,005
Harte °DH 22,3 23,7
Harte mmol/l 3,98 4,23
Carbonathérte °DH 1,54 2,94
Carbonathérte mmol/l 0,27 0,52
Nichtcarbonathérte °DH 20,8 20,8

Nichtcarbonatharte mmol/I 3,71 3,71
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Anlage 2  Chemische Zusammensetzung der getrockneten EHS aus den GWRA

Parameter Einheit Lichterfeld Schwarze Pumpe Schwarze Pumpe  Janschwalde
ohne FHM ohne FHM mit FHM mit FHM
Na % 3,89 <NG <NG <NG <NG
Mg % 0,60 0,82 0,79 0,75 <BG
Al % 1,59 1,42 1,33 1,20 1,65
Si % 6,28 6,39 4,59 4,74 3,34
P % 0,10 <NG <NG <NG 0,13
Si % 0,25 0,35 1,31 0,48 0,18
Cl % 1,78 0,24 0,27 <BG <NG
K % 0,19 0,10 0,19 <BG 0,10
Ca % 2,97 5,38 5,43 4,80 22,89
Cr mg/kg <NG <NG <NG <NG <NG
Mn mg/kg 4435 4737 3890 6120 1985
Fe % 42,71 40,01 31,76 42,25 6,24
Co ma/kg 1270 974 1150 1483 <BG
Ni mg/kg 162 <BG 232 293 <NG
Cu mg/kg <BG <NG <BG <NG <NG
Zn mag/kg 876 467 716 830 32
Cd mg/kg <NG <NG <NG <NG <NG
Pb mg/kg <NG <NG <NG <NG <NG
Hg mg/kg <NG <NG <NG <NG <NG

(NG - Nachweisgrenze, BG -Bestimmungsgrenze)
Der Eisenhydroxidschlamm der Lichterfelder Grubenwasserreinigungsanlage wurde zweimal

untersucht, da die Proben zu verschiedenen Zeitpunkten erfolgten.
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Anlage 4  Sieblinien flir ausgewahlte Pelletchargen mit einem geringen S / F-Verhéltnis
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Bild A4- 1: KorngroRRenanalyse der Pelletchargen 8und 9, S/ F = 16:1
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Bild A4- 2: KorngroRenanalyse der Pelletchargen 5,6 und 9, S/F = 13:1



VI

Anlage 5  Berechnungsgrundlage der realisierbaren Schiitthohen anhand der Ergebnisse fur das
Verhalten bei Druckbeanspruchung fiir zwei gewéhlte PartikelgroRenklassen

Zeile Dimension Partikelgréenklasse
mm mm
3,15<d<5,0 6,3<d<8,0
1 Kraft F fiir 10% Verformung N 5 10
2 dn cm 0,433 0,788
3 Acinzelpartikel cm2 0,147 0,488
4 VEinzelpartikel cm? 0,043 0,256
5 Mschirung IN Reaktoren g 59 59
6 Anzahl der Pellets in der Schiittung Stck. 1458 293
7 Gesamtpelletvolumen Vgesamt cm? 61,98 75,07
8 MeEinzelpartikel g 0,040 0,201
9 Ppellet g/cm3 0,952 0,786
10 Vschittung cm?3 108,21 113,37
11 eschitung 0,427 0,338
12 Bezugsflache Agezg cm? 1 1
13 tatséchliche Nutzflache Anyt, cm2 0,57 0,66
14  Partikelanzahl auf die Bezugsflache Stck/cm? 3,889 1,358
15  Kirafteinwirkung auf die Bezugsflache N/cm? 19,45 13,58
16 Schiittmasse auf Bezugsvolumen von 1 cm3 g/lcm? 0,545 0,520
17  Krafteinwirkung auf Bezugsvolumen N/cm3 5,35E-03 5,11E-03
18 Nschittung m 36,36 26,59

Die Berechnung beruht im Wesentlichen auf zwei Komponenten. In der ersten wird die
Krafteinwirkung der Agglomerate auf die Bezugsflache von 1 cm? ermittelt. Aufgrund der
Poren zwischen den einzelnen Kornern, ist dieser Anteil mit Hilfe der Porositat abzuziehen
und bildet die tatsdchliche Nutzflache. Fur die Flacheninanspruchnahme durch die
Agglomerate wird der mittlere Partikeldurchmesser, ermittelt mit dem CAMSIZER,
herangezogen. Es wird idealisierend die Kugelform angenommen. Das Verhéltnis von
Nutzflache zu Projektionsflache (Zeile 3) liefert die Partikelanzahl (Zeile 14), die mit der
experimentell ermittelten Kraft fiir eine Deformation um 10 % (Zeile 1) eine Aussage Uber die
Kraft auf die Bezugsflache, also die Druckspannung, liefert. In der zweiten Komponente
werden die Parameter der fur die Durchflussversuche verwendeten Filterschuttung
herangezogen. Mit den Werten der Schuttmenge und des -volumens (Zeile 5 und 10) kann die
Berechnung der auf ein Volumenelement von 1cm3 bezogenen Pelletmasse (Zeile 16)

erfolgen. Mit der Fallbeschleunigung im Erdschwerefeld von 9,81 m/s? ergibt sich eine
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volumenbezogene Krafteinwirkung (Zeile 16). Das Verhdltnis der flachen- zur

volumenbezogenen Kraft liefert schlussendlich die realisierbare Schitthéhe (Zeile 18).
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Anlage 6  Diagramme zur Auswertung des Versuchsverlaufs fur die Ermittlung der
Eisenbildungsgeschwindigkeit
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Bild A6- 1: Redoxpotential rH, des Reaktors A tber den gesamten Versuchszeitraum
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Bild A6- 2: Redoxpotential rH, des Reaktors B tber den gesamten Versuchszeitraum
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Aluminium [mg/l]

Aluminium [mg/l]
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Bild A6- 3: Aluminiumkonzentration des Reaktors A (iber den gesamten Versuchszeitraum
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Bild A6- 4: Aluminiumkonzentration des Reaktors B (iber den gesamten Versuchszeitraum
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Bild A6- 5: Kumulative Eisenkonzentration des Reaktors A (iber den Versuchszeitraum

200

4
¢
L4

& |
o L
- H4--t-4--@t-—|--r-4--}-+----t-1
A L

®
. L

@
’ L
9

. L
o L
A¥ r
_ D S O N [ N R A B A
L3 |
O OO0 OO0 QO OO0 OO0 Q9O 9 9
© © ¥ N O ®©® © ¥ « N § © ©® ©
R T [ YRR S

[I/Bw] wnye4

15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85

10

Versuchszeit [d]

Bild A6- 6: Kumulative Eisenkonzentration des Reaktors B Uber den Versuchszeitraum
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Bild A6- 7: Umsatzgeschwindigkeit fiir gelésten Kohlenstoff des Reaktors A
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Bild A6- 8: Umsatzgeschwindigkeit fir geldsten Kohlenstoff des Reaktors B
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Anlage 7 Berechnung der jahrlich anfallenden Pelletmengen
Schlammvolumina 8 h/d 24 hid
Diinnschlammvolumen pro Tag 430 md 1800 m3 0,3% TS
Dickschlammvolumen pro Tag 22 m3 90 m3 6% TS
Filterkuchenvolumen pro Tag 3,7m?3 15,3 m?d 35% TS
Filterkuchenvolumen pro Pressung 1,7md 1,7 md 35% TS
Pelletiermischer
Reaktorvolumen Pelletiermischer 0,3m?
Nutzvolumen Pelletiermischer 0,1-0,21 m3
Anzahl Pelletchargen pro Tag ca. 20 ca. 80
Dichte des Filterkuchens
Gesamtvolumen 1,7m?3
Feststoffvolumen 0,6 md
Flussigkeitsvolumen 1,1 ms3
Feststoffreindichte 2800 kg/m3
Flussigkeitsdichte 1000 kg/m3
Mischdichte 1630 kg/m?
Masse Filterkuchen pro Tag 35%TS 6030 kg 24,9t
Fasermenge 20:1 bis 25:1 270 kg 1,1t
Gesamtaufgabemenge Mischer 35%TS 6300 kg 26,0t
Pelletmenge 70%TS 3150 kg 13,0t
geforderte Korngrofien 3,0<d<8,0 mm
prozentualer Anteil an Gesamtmasse 70-75 %
Pelletmasse 2,3t/d 9,5t/d
560 t/a 2350 t/a




