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Sammendrag

Formélet med denne oppgaven var 4 gjennomfere et litteraturstudium vedrerende anaerob
behandling av industriavfallsvann med hey innhold av etylenglykol (EG) og polyetylenglykol
(PEG). Oppgaven har en generell del om anaerob behandling av avfallsvann som omhandler
mikrobiologi, stekiometri og kinetikk, matematisk modellering av anaerobe prosesser,
faktorer som pavirker den anaerobe nedbrytning, og om ulike prosesser/bioreaktorer. Deretter

falger en del om anaerob behandling av EG og PEG.

I offshore industrien er dehydrering av produsert gass nedvendig for 4 unngd dannelse av
hydrater og problemer med korrosjon. I denne prosessen oppstdr avfallsvann med hoye
konsentrasjoner EG som ma transporterers til land for behandling. Disse avfallstrammene blir
tradisjonelt behandlet med aerobe biologiske renseprosesser hvor EG brytes ned til
karbondioksid og biomasse (slam) som er energikrevende ved at det ma tilsettes oksygen og
det produseres relativt mye slam som ma handteres. I tillegg inneholder avfallsvannet lite
nzringssalter og for & oppnd biologisk nedbrytning mé nearingssalter tilsettes. Ved anaerob
behandling av avlepsvann blir organisk materiale brutt ned til hovedsakelig karbondioksid og
metan. Prosessen har lav Slamproduksjon, et lavt energiforbruk, og det meste av energien i
avfallsvannet blir omdannet til metan. Anaerob behandling kan derfor vaere et miljomessig og
ekonomisk bedre alternativ i forhold til aerob behandling. Anaerob biclogisk nedbrytning er
en mer kompleks prosess sammenlignet med aerob og er mer sensitiv for faktorer som kan gi
en ustabil prosess. Spesifikt for anaerob behandling er problemer knyttet til akkumulering av
syrer som kan fore til reduksjon av pH, inhibering p4 grunn av hydrogen, problemer knyttet til
vekst av sulfatreduserende bakterier, og at lav veksthastighet til de anacrobe bakteriene krever
lang oppholdstid og et stort bioreaktor volum. Disse problemstillingene har fort til at anaerobe
prosesser ikke har blitt benyttet s& mye til avlgpsbehandling. Imidlertid har ny kunnskap og de
positive miljeeffektene ved anaerob behandling gjort prosessen mer aktuell i miljotiltak. Det
er foreksempel blitt utviklet moderne hay-rate anaerobe bioreaktorer som kan hindtere en hay

organisk belastning, og gir nye muligheter til & behandle avfallsvann anaerobt.

Gjennom  litteraturstudien ble EG funnet til & veere godt egnet til anaerob biologisk
behandling. Nedbrytningen av EG skjer for det meste sekvensielt av hovedsakelig fire ulike
bakterie grupper. Dette skjer ved at EG blir omdannet til etanol og eddiksyre av acidogene

bakienier, etanol blir deretter omdannet til eddiksyre og metan gjennom symbiotisk
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nedbrytning med acetogene bakterier og HMB, mens eddiksyre blir omdannet til metan av
AMB. Omdanning av EG til etanol og eddiksyre gér raskt i forholdt til de andre reaksjonene,
mens omdanning av eddiksyre til metan gar sakte og vil virke begrensende pa prosessen.

Lav vekst hastighet pad eddiksyre av AMB kan fore til akkumulering av eddiksyre og gi en
inhibering av de metanproduserende bakteriene. Slamproduksjon ved anaerob behandling er
lav og vekstutbytte ligger p&d omkring 0,05 gVSS/gEG. Forutsatt 35 °C og at all EG vil bli
nedbrutt og ender opp som metan og karbondioksid i tillegg til biomasse, vil det bli produsert

0,49 1 CH4/gEG (0,38 1 CH4/gKOF).

Det er gjort en sammenligning av ulike anaerobe bioreaktorer systemer mhp kapasitet, der det
blant annet ble funnet at avfallsvann som inneholder hoy konsentrasjon av partikulaert
organisk materiale vil reaktorer basert pad suspendert vekst veere best egnet, mest for
avfallsvann med lavt innhold av partikulert materiale vil hey-rate prosesser basert pa

granulart slam eller biofilm vaere bedre alternativer.
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Innledning

1. Innledning

I offshore industrien er dehydrering av produsert gass nedvendig for & unngd dannelse av
hydrater og problemer med korrosjon. Konsentrerte glykol lgsninger blir benyttet til &
absorbere vann fra gass etfersom alle glykoler har hey vann absorpsjon kapasitet.
Etylenglykol (EG) blir mest benyttet til dette og i denne prosessen oppstar avfallsvann med
haye konsentrasjoner etylenglykol som ma transporterers til land for behandling. Disse
avfallstrommene blir tradisjonelt behandlet med aerobe biologiske renseprosesser hvor EG
brytes ned til karbondioksid og biomasse (slam). Denne behandlingen er energikrevende ved
at det ma tilsettes oksygen og det produseres relativi mye slam som mé héndteres. I tillegg
inneholder avfallsvannet lite naringssalter som nitrogen og fosfor, og for 4 oppni biologisk
nedbrytning av EG mé naringssalter tilsettes. Et kostnadseffektivt alternativ er anaerob
biologisk nedbrytning av EG som produserer energi i form av metangass som et av
sluttproduktene. Den anacrobe prosessen trenger ikke tilforsel av oksygen, har lavere
slamproduksjon, og har et lavere behov for naringsalter p& grunn av den lave
stamproduksjonen. Anaerob behandling har ogsid en milje gevinst pi grunn av et lavt
energiforbruk og at energi gjenvinnes ved at storste parten av energien i avfallsvannet blir
omdannet til metan.

Anaerob biologisk nedbrytning er en mer kompleks prosess sammenlignet med aerob
behandling og er mer sensitiv for faktorer som kan gi en ustabil prosess [7,8]. Fullstendig
anaerob nedbrytning av organisk stoff gér over flere irinn i serie hvor produktene fra et trinn
blir substrat til det neste. Dette krever at prosessenc er i balanse med hverandre og at
reaksjonsproduktene ikke akkumulerer. Mest utsatt er akkumulering av fettsyrer som
produseres i fermentering og kan fere til lav pH og forsurning av prosessen. Disse
problemstillingene har fort til at anaerobe prosesser ikke har blitt benyttet si mye til
avlepsbehandling. Imidlertid har ny kunnskap og de positive miljeeffektene ved anaerob

behandling gjort prosessen mer aktuell i miljotiltak.

Denne oppgaven er et litteraturstudium pa anaerob biologisk behandling av avfallstremmer
som inneholder glykoler; EG, PEG. Oppgaven har en generell del om anaerob behandling av
avfallsvann og deretter anaerob behandling av avfallsvann med hoy konsentrasjon av EG og
PEG.
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Mikrobiclogi

2. Mikrobiologi

Ved anaerob behandling av avlepsvann blir organisk materiale brutt ned til hovedsakelig
karbondioksid og metan i fravaer av fritt oksygen, ved at bakterier benytter organisk materialet
som substrat under vekst. Metan produserende bakterier er spesialister og kan kun benytte et
begrenset antall substrater. Denne begrensningen gjer at for & kunne oppé en fullstendig
nedbrytning involveres et rikt samspill mellom ulike bakterie grupper. Disse grupperie
opererer for det meste sekvensielt hvor produktet fra en gruppe blir benyttet som substrat i
den neste. Ut i fra dette kan den anaerobiske nedbrytningsprosessen kan deles inn i de fire

stegene hydrolyse, acidogenese, acetogenese og metanogenese vist ved figur 2.1. [1,2].

disintegrering

1. Hydrolyse, der ekstra cellulaere
enzymer omdanner partikulzrt
materiale til |gselig materiale som
kan bli tatt opp av bakterier.

hydrolyse

2. Acidogenese, der fermenterende
bakkerier orndanner produktene fra
hydrolysen til hovedsakelig
acidogenese propionsyre, smarsyre, etanol,
eddiksyre og hydrogen.

ogenese

3. Acetogenese, der produktene fra

acidogenesen, uteom eddiksyre, blir
omdannet av acetogene bakterier til
eddiksyre og hydrogen

4 Metanogense, der metan

: produserende bakferier omdanner

Hydrogenotropisk eddiksyre og hydrogen tit metan.
Metanogene

Acetoklastisk
metanogene

Figur 2.1 Hovedreaksjoner involvert i anaerob nedbrytning av organisk stoff [1,2].
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Mikrobiologt

Hovedgrupper av bakterier under anaerob nedbrytning av organisk materiale er acidogene
bakterier, acetogene bakterier, hydrogenotropisk metan produserende bakterer (HMB), og
acetoklastisk metan produserende bakterier (AMB) vist ved figur 2.2.

Organisk
materiale

Metan og
karbondioksid

Figur 2.2. Hovedgruppene av bakterier under anaerob nedbrytning.

2.1 Hydrolyse

Bakterier har ikke evnen til & ta opp komplekse organiske forbindelser direkte. For at disse
forbindelsene skal kunne bli metabolisert ma de bli brutt ned til mindre molekyler. Det forste
steget 1 den anaerobe nedbrytningsprosessen er derfor hydrolyse av polymerer til lgst substrat,
der en rekke ekstracellulzere enzymer splitter forbindelsene til mindre molekyler. Disse
enzymene blir dannet og utskilt av fermentative bakterier, som i neste omgang kan utnytte
hydrolyseproduktene ved at de blir transportert inn i bakteriene over cellemenbranen. Under
hydrolysen blir proteiner hydrolysert til aminosyrer, karbohydrater til monosakkarider, og fett
til lange fettsyrer (LCFA).

I noen tilfeller er det ogsé nedvendig med noen ikke-hydrolytiske mekanismer for at

hydrolysen skal vaere mulig. For eksempel er anaerob behandling av aktivt slam avhengig av
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Mikrobiologi

ded og lysering av biomassen fer hydrolysen kan starte. Disse mekanismene, der organiske

materiale blir brutt ned til protein, karbohydrater og fett, blir ofte kalt disintegrering.

Hydrolysen er ofte det hastighets begrensende steget ved anacrob behandling av komplekse
substrater. Dette skyldes som regel ikke mangel pi enzymer, men at enzymene har begrenset
tilgang pé overflateomrader pa substratet som de kan binde seg til, noe som igjen avhenger av
strukturen til substratet. Hydrolyseprosessen er ogsd sensitiv for temperatur og
temperatursvingninger. For eksempel blir anaerob behandling av saniteert avlepsvann med lav

temperatur ofte begrenset av hydrolyse prosessen [1,3,4].

2.2 Acidogenese

P4 grunn av anaerobe forhold og dermed mangel pé en ekstern elektron akseptor som oksygen
eller nitrat, blir aminosyrer og monosakkarider fra hydrolysen brutt ned av fermenterende
bakterier. Under de fermentative reaksjonene blir substratet benyttet som bade clektrondonor
og -akseptor, der noen deler av substratet blir oksidert mens andre deler blir redusert slik at
oksidasjons-reduksjons balansen blir opprettholdt. Dette forer til at kun en del av energi-
potensialet til substratet blir utnyttet. Energien fra oksidasjons-reduskjons reaksjonen blir
lagret ved at ATP blir produsert ved substrat niva fosforylering der ATP blir syntetisert ved
spesifikke enzymatiske steg under katabolismen av det organiske materialet [5]. Den delen av
substratet som blir redusert blir frigitt fra bakteriene, og kalles fermenteringsproduktet. Hver
fermenterende mikrobiologiske art har muligheten til & danne et spesifikt sett av
fermenterings produkter. Hvilke bakterier som er aktive og dermed hvilke produkter som blir
dannet avhenger av hvilke substrater som blir benyttet, den organiske belastningen, og
miljeforholdene i mediet som pH og temperatur. Likning 1-1 viser et eksempel pa maélte
produkter som har blitt dannet ved fermentering av glukose, henholdsvis etanol, eddiksyre,
sm@rsyre, propionsyre, i tillegg til hydrogen og karbondioksid [2].

CeH1206 — 1,14H; + 1,14CO5 + 0,34C,H;OH + 1,13CH3COOH +
0,19CH;CH,CH,COOH+0,2CH;CH,COOH (2-1)

Det kan bli dannet en rekke ulike produkter under acidogenesen i anaerob utritning. De
vanligste er hydrogen, karbondioksid og eddiksyre, som direkte kan benyttes videre av de

metan produserende bakteriene. 1 tillegg produseres ofte smersyre, propionsyre, melkesyre,
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Mikrobiologi

akrylsyre (propensyre), valeriansyre (pentansyre), ravsyre (butandisyre), etanol, propanol og
glyserol som mé& omdannes til hydrogen og eddiksyre for & kunne benyttes til

metanproduksjon [1,2].

2.3 Acetogenese

Under acetogensen blir produktene fra acidogenesen og lange fettsyrer fra hydrolysen
omdannet til hovedsakelig eddiksyre og hydrogen. Dette blir gjort ved anaerobe
oksidasjonsreaksjoner der acetogene bakterier benytter protoner eller karbondioksid som
elektron akseptorer til 4 produsere hydrogen eller maursyre. Elektronbalansen for

protonreduksjon er vist ved likning 1-2.

2H" +2¢" — H, (2-2)

Produksjonen av hydrogen (alternativt maursyre) er sentral for at den anaerobe nedbrytningen
skal fungere ordentlig og at det skal kunne dannes metan. Dette fordi hvis det ikke dannes
hydrogen ville de eneste reaksjonene som. kunne skje vare fermentative. Konsekvensen av
dette ville vaere at energinivaet til det organiske materialet ikke ville blitt serlig forandret.
Frrigitte elektroner under fermentering blir gitt til en organisk elektron akseptor, og dermed vil
alle elektronene fremdeles vacre 1 losningen i organisk form. Reduserte organiske produkter
ville akkumuleres siden de ikke kan bli brukt som substrat for metan produksjon. Men nar
hydrogen blir dannet under acetogenesen vil elektroner bli fjernet fra vaske fasen ved at
hydrogen kan blir benyttet som substrat til metan produksjon, og metan blir fjernet som gass

og dermed blir energi innholdet redusert.

Noe av hydrogenet kan bli kombinert med karbondioksid av homoacetogene bakterier som
vokser ved reduksjon av karbondioksid til eddiksyre med hydrogen som elektron donor,
likning 2-3. P4 grunn av at eddiksyre kan bli benyttet som substrat for AMB, er innvirkning
pa denne reaksjonen vanligvis liten. Ved temperatur under 20 °C kan innvirkningen bli sterre
pa grunn av en lavere aktivitet til metan produserende bakterier ved en lav temperatur, og

homoacetogene bakterier kan da konkurrere mot HMB.

4H, + 2CO, — CH3;COOH + 2H,0 (2-3)
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Metabolismen til de acetogene bakteriene blir inhibert av hydrogen og dette gjer at de
anacrobe oksidasjon reaksjonene er termodynamisk ugunstige under standardiserte forhold
(AG" > 0 ). For at reaksjonene skal bli termodynamisk mulig (AG' < 0) ma hydrogen-
konsentrasjonen veere lav. Likning 2-4 viser hvordan AG' kan beregnes for anaerob oksidering
av propionsyre. Ut i fra likningen kan det ses at hoye konsentrasjoner av oksidasjonens
endeprodukter (eddiksyre, karbondioksid og hydrogen) vil gi en hayere AG, og i folge

likningen er det hydrogen konsentrasjonen som vil ha starst innvikning pa AG'.

in [eddiksyre][karbondioksid] - [hydrogen]’
[ propionsyre]

AG' = AG® + RT (2-4)

En lav hydrogenkonsentrasjon opprettholdes ved at HMB forbruker hydrogenet som blir
produsert. Dette gjor at acetogene bakterier og HMB vokser symbiotisk. Samhandlingen
mellom dannelse og forbruk av hydrogen blir kalt interspecies hydrogen transfer”. Dette er
illustrert i Figur 2.3 der AG' for ulike hydrogen konsentrasjoner for anaerob oksidering av
propionsyre (propionate) og smersyre (butyrate) sammen med AG’ relatert til HMB forbruk av
hydrogen. For at samhandlingen skal fungere ma hydrogen konsentrasjonen vzere under 107
atm for at propionsyre skal kunne bli brutt ned av acetogene bakterier til eddiksyre (acetate),
men mé ikke vere lavere enn 107 for at HMB skal kunne vokse pa hydrogen. I anaerobiske

reaktorer ligger derfor hydrogen konsentrasjonen vanligvis mellom 107 10%atm [1,2,5,6].

3

proplonate” < 3 Hp e acetate + HIDy™ « M + H°

+
LA
<3

AG® fkirmoied

r i}utymte‘ +  Hpld = F peetate”™ + M+ 2 Hy
Reaction
prgsible

)

%gz%aamg%%f: wche
Reaction
impossible -

50/ N 4 Hy « OOy ——> CHg » 2 Hal

17103 4 5 6 7 8
-log By, fetmy)
High Hz Low Hy
pressure pressire

Figur 2.3 Hydrogen inhibering [3].
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2.4 Metanogense

Det siste steget i den anaerobe nedbrytning prosessen er metanogenesen, der endeproduktene
fra acidogenesen og acetogenesen blir omdannet til metan og karbondioksid. Denne
omdanningen blir utfort av metan produserende bakterier som kan deles inn i HMB og AMB.
HMB {ar energi primzert fra oksidasjon av hydrogen, og kan bruke karbondioksid som karbon
kilde, likning 2-5 (vekst er ikke inkludert). I noen tilfeller kan ogsi alkoholer som metanol bli

benyttet som elektron donor.

4H, + COy — CHy + 21,0 (2-5)

Selv om de hydrogenetropisk metanogene stir for en mindre del av metanproduksjonen (ca.30
%), er de viktige for at metan skal kunne dannes. Dette skyldes at de lever symbiotisk med
hydrogen produserende acetogene bakterier. Det er kun nar de HMB fjerner hydrogen ved &
danne metan, at hydrogen konsentrasjonen blir lav nok til at eddiksyre og hydrogen blir
endeproduktene til acetogenesen. HMB er p4 samme mite avhengige av acetogene bakterier
av 4 fa tilfert hydrogen. Hvis hydrogenet som de acetogene bakteriene produserer ikke rask
nok blir benyttet av HMB vil det akkumuleres fermenterings produkter fra acitogenesen, og

pH vil kunne bli redusert, som igjen reduserer de biologiske prosessene.

AMB splitter eddiksyre til metan og karbondioksid, og stir for hoveddelen av metan
produksjonen, likning 2-6 (vekst er ikke inkludert).

CH;COOH — CH, + CO, (2-6)

AMB tilhgrer enten familien Methanosaetaceae eller familien Methanosarcinaceae.
Methanosaeta kan kun benytte eddiksyre som substrat, i motsetning til Methanosarcina som
kan benytte et spekter av substrater som eddiksyre, maursyre, metanol, metylaminer,
hydrogen og karbondioksid.

Noen acetogene bakterier kan oksidere eddiksyre til hydrogen og karbondioksid ved
symbiotisk vekst med HMB vist ved likning 2-7.

CH3COOH + 4H,0 — 4H, + 2CO, (acetogene bakterier) 2-7)
4H + CO, — CHy + 2H,0 (HMB)
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Betydningen av denne reaksjonen i anaerob prosesser er vanligvis liten sammenlignet med
AMB, men ved temperaturer mellom 50 °C og 65 °C og lave eddiksyre konsentrasjoner kan
reaksjonen fd storre innvikning. AMB har temperatur omrade opp til 65 °C, og ved
temperaturer heyere enn dette vil den symbiotiske acetat oksideringen vaere dominerende

{1,3,5,7]
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3. Stekiometri og kinetikk

Organisk materiale i avfallsvann blir vanligvis kvantifisert som oksygenforbruk ved

oksidering av det organiske materiale, noe som kan bestemmes kjemisk eller biologisk.

3.1 Kjemisk oksygenforbruk (KOF)

KOF méles ved kjemisk oksidasjon med en sterk oksidant ved en bestemt temperatur og
tidsramme. Teoretisk KOF kan beregnes basert pa elektron ekvivalenter (eeq) ved at 1 mol
oksygen (0,) veier 32 gram og inneholder 4 elektron ekvivalenter. 1 eeq tilsvarer da 8 gram

KOF wvist ved likning 3-1 [3].

1/2H,0 — H + 1/40; + € = 1/4mol O - 32g/mol = 8gram O (3-1)
leeq = 8g KOF

KOF kan ogsé beregnes teoretisk hvis sammensetningen til det organiske materiale er kjent,
ved 4 anta en fullstendig oksidasjon av organisk karbon til karbondioksid . Likning 3-2 viser
at oksidering av 1 mol organisk materiale forbruker 1/4 (4n+a-2b) mol oksygen noe som
tilsvarer 8(4n+a-2b) gram oksygen[3].

CalLiOy + 1/4(4n + a - 2b)0, — nCO, + (2/2)I120 (3-2)

Ut 1 fra dette kan teoretisk oksygen forbruk (KOF,) til organisk materiale utrykkes ved likning
3-3.

KOF,=8(4n +a - 2b)/ (12n + a + 16b) [gKOF/2C,H,04] (3-3)

For materiale som inneholder nitrogen som for eksempel aminosyrer, mi dannelsen av

ammoniakk bli inkludert, vist ved likning 3-4 og 3-5.
CaHaOpNe + 1/2(2n + 0,5a - 1,5¢ - bYO; — nCO, + ¢NH; + ((a-3) / 2)c H,0 (3-4)

KOF, = 8(4n +a-2b - 3d) / 12n +a + 16b + 14d) [gCOD/gCaH,06N4] (3-5)
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KOF:; til glukose kan beregnes ved 4 sette opp halvreaksjons likning til glukose 3-6, og ved at
24 eeq tilsvarer 192 gram oksygen blir KOF, lik 1,067 gram (192g/180g).

CsH 1206 + 6HO — 6CO, + 24e” + 24H" (3-6)

Alternativ kan KOF,; beregnes ved at all karbon oksideres til karbondioksid med oksygen, og

ut i fra likning 3-7 forbrukes det 6 mol oksygen per mol glukose noe som tilsvarer 1,067gram
KOF; (6-:32¢/180g).

CeHi1206 + 60, — 6CO; + 6H,O 3-7)

3.2 Biologisk oksygen forbruk (BOF)

BOF er et mil pad hvor mye oksygen aerobe bakterier forbruker for 4 oksidere organiske
materiale 1 avlepsvann. Dermed er BOF ogsé relatert til bionedbrytbarheten til organiske
stoffer. For anaerob behandling brukes ofte en standardisert anacrobisk bionedbrytbarhets test
i stedet for den konvensjonelle aerobe BOF testen. Denne testen utfores ved at det organiske
materiale blir eksponert for anaerobt slam og ut i fra metan produksjonen kan BOF aaerobisk
bestemmes ved at mengden produsert metan er ekvivalent med en mengde KOF [5]. Likning
3-8 viser at KOF til metan er 64 (g0/molCHy).

CHy + 2H,0 — CO, + 8¢ + 8H" (3-8)

Ettersom ikke alt organisk materiale i avlepsvann er bionedbrytbart og fordi en andel av det

vil bli benyttet til cellesyntese (vekst) vil verdien av BOF vere lavere enn verdien av KOF.

3.3 Inndeling av KOF

Det totale innholdet av KOF i avfallsvann kan deles inn i ulike fraksjoner ut i fra
bionedbrytbarheten til det organiske materialet vist i figur 3.1. Den andelen av KOF som er
biologisk nedbrytbar kan deles inn i last KOF og partikulert KOF. Lost KOF er rask
omsettelig for bakteriene, mens partikulert KOF ma hydrolyseres til mindre molekyler for det
kan bli tatt opp og benyttet til vekst av bakteriene.

Den andel av KOF som ikke er biologisk nedbrytbar deles ogsé inn i lost KOF og partikulaer
KOF. Partikulert KOF vil adsorberes til biomassen, men siden det ikke kan benyttes av
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bakteriene som substrat vil det akkumuleres i slammet. Leost ikke bionedbrytbart KOF vil ikke
bli brutt ned og vil dermed heller ikke akkumuleres i slammet, men passere til utlap [3,8].

Figur 3.1 Klassifisering av KOF i avfallsvann.

3.4 Totalt organisk karbon (TOC)

TOC blir ogsa benyttet som et mal pa organiske materiale. TOC bestemmes ved 4 méle hvor
mye karbondioksid som blir dannet nir det organiske materiale blir oksidert ved hey
temperatur (700°C) eller med oksidasjons middel. TOC kan ogsé bestemmes teoretisk for en
gitt substans ved at antall gram karbon av den totale molekylvekten beregnes,(eksempel
CalHaOpNg) vist ved likning 3-9. For de fleste forbindelser i avlepsvann er karbon innholdet
40-60%.

TOC,=12n/(12n+a+ 16b + 14 d) [gTOC/gC,H,O4Ng] (3-9)

Forholdet mellom KOF og TOC varierer for ulike forbindelser. Grunnen til dette er forskjellig
oksidasjons tilstand til det organiske karbonet, som kan variere mellom -4, som er den mest
redusert tilstanden (metan), til +4 som er den mest oksiderte filstanden {(karbondioksid).
Forbindelser med karbon som har en lav oksidasjons tilstand kan binde mer oksygen og far
dermed en heyere KOF per masse organisk stoff. Karbon oksidasjonstilstand kan beregnes
med ligning 3-10 {3,8].

C-oks.=(2b—a+3d)/n (3-10)

20




Stekiometri og kinetikk

3.5 Metan andel i biogass
Forholdet mellom KOF og TOC kan benyttes til 4 finne andel av metan i biogassen nar
sammensetningen av det organisk materiale er ukjent ved at det er en linezr korrelasjon

mellom oksidasjons tilstand og KOF/TOC. Dette er vist med likning 3-11 og figur 3.2.

CH; % = 18,75 * KOF / TOC (3-11)
T S .
4 2 i -2 -4
10 T mean oxidation state

CHy dn blogas {3

COD/T00 i

Figur 3.2 Forventet metan andel i biogass ut i fra KOF/TOC [3].

For en gitt forbindelse med kjent empirisk formel kan teoretisk andel av metan beregnes
stokiometrisk ved & anta at substratet er fullstendig nedbrytbart og at det blir omdannet til
metan og karbondioksid, likning 3-12 og 3-13, og ser bort fra at noe av substratet blir benyttet

til cellevekst. Tabell 3.1 viser stokiometriske verdier for noen utvalgte stoffer [3].

CoH,Op + (0 — a/4 — b/2 YH,0 — (3-12)
(V2 + &/8— b/4)CH, + (/2 — a/8 + b/4)CO,

CoHOpNg + (n — a/4 — b/2 + 3d/4)H,0 — (3-13)
(0/2 + a/8— b/4 — 3d/8)CH, + (/2 —a/8 + b/4 + 3d/8)CO, + dNH;
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Tabell 3.1 Stekiometriske verdier for ulike organiske ulike stoffer [3].

Materiale Formel gKOF/g gToC/g KOF/TOC  C-ox.tilst. CH4 %
Metan CH, 4 0,75 3,33 -4 100
Metanol CH;0H 1.5 0,38 4 -2 75
Etylen C,H, 3,43 0,86 4 -2 75
Etylen Glykol C,H,(OH), 1,29 0,39 3,33 -1 62,5
Propionsyre CH;CH,COOH 1,51 0,49 3,08 -1 57,8
Glukose CeH ;04 1,67 0,4 2,67 0 50
Eddiksyre CH;COOH 1,07 0,4 2,67 0 30
Maursyre HCOOH 0,36 0,26 1,33 2 25

3.6 Karbon/energi balanse

Det kan settes opp en energibalanse ved at energi inn vil veere lik energi ut av systemet. Ut i
fra dette vil all KOF tilsatt anaerobe systemer tilsutt ende opp som metangass minus det som

blir inkorporert i ny biomasse (cellevekst) og KOF i utlep, figur 3.3.

KOF KOF
TOC nnlep utlep
TOCyss KOF = ¢ — ernergi KOF

slam

KOF innlgp = KOF utlop + KOF gass + KOF slam

Figur 3.3 KOF balansen til en anaerob reaktor.

Denne balansen kan blant annet bli benyttet til & beregne metan produksjon og den totale
biogass produksjonen. Dette gjores ved at volumet il metan per mol kan bestemmes med den
ideelle gassloven for aktuell temperatur, og siden metan har en KOF pa 64 (g02/molCHy),
(likning 3-8) kan volumet til metan produsert per KOF bli funnet. Under standardiserte
forhold (0° og latm) har metan et volum pa 24,4141 1 per mol, og da kan 1g KOF bli
omdannet til 0,35 1 metan (22,4141 I/ 64gKOF). Ved 35 °C har metan et volum pé 25,29 I/mot
som vil gi 0,40 1 CHy/gKOF. Den totale biogass produksjonen kan videre bestemmes ut i fra

andel av metan i biogassen. For 4 kunne finne hvor mye av KOF i innlep som blir omdannet
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til biogass ma KOF i utlop veere kjent, og hvor mye av KOF som utgjer slamproduksjon
13,7,9]. Dette vil bli beskrevet under neste delkapitel om bakterievekst.

3.7 Bakterie vekst

For & kunne vokse er bakterier avhengige av en karbonkilde, en energikilde og en rekke
neeringsstoffer som for eksempel nitrogen og fosfor. Karbonkilder bakterier kan benytte er
enten organisk karbon (heterotrofe) eller uorganisk karbon (autotrofe). Energi kan bakterier fa
fra lys, organisk materiale eller uorganisk materiale. Bakterier som benytter organisk- eller
uorganisk materiale som energikilde kalles chemotrofe og de baseres pd oksidasjons
reduksjons reaksjoner der elektroner fra en donor (ED) til en akseptor (EA) resulterer 1 at
energi blir frigitt. Denne energien bruker bakteriene til syntese av cellulere komponenter fra
karbonkilden og naringsstoffene, og til vedlikehold. Vedlikehold er bakterienes energiforbruk
som ikke benyttes til syntese men til & opprettholde basiske cellefunksjoner som for cksempel
osmotisk regulering, bevegelse og aktive transportmekanismer.

Under oksidasjon-reduksjonreaksjonene blir elektrondonoren (substratet) oksidert, mens
elektronakseptoren blir redusert. Reaksjoner som frigjor energi kalles katabolisme, mens
syntese av cellulere komponenter betegnes anabolisme. Oksidasjon-reduksjonreaksjonene
reaksjonene frigjor energi (katabolisme) som bl.a. brukes til syntese av nye celler

(anabolisme), vist i firgur 3.4.

Katabolisme: EDyeq + EAgx — EDgy +EA g
| energi
Anabolisme: EDyes [+CO;] + NP (naeringstoffer) — CsH;0.N (biomasse) [+ED ]

{for autotropisk vekst]
Figur 3.4 Metabolisme [8].

Mengden av energi som kan bli frigitt for en gitt reaksjon under standardiserte forhold (1mol,
latm, 25C°) kan beskrives ved forandringen i Gibbs energi, AG®. For biologiske prosesser blir
ofte Gibbs energi gitt ved pH 7 og betegnes da AG®. Hvis en reaksjon resulterer i en negativ
AG® kan energi bli frigitt og reaksjonen kan skje spontant, og er da en eksergonisk reaksjon.
Hvis en reaksjon resulterer i en positiv AG” ma energi tilfores reaksjonen for at den skal

kunne skje, og den er da endergonisk. Den tilgjengelige energien for transformasjon av
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glukose ved aerob oksidasjon (oksygen som EA), og anaerob (med karbondioksid som EA) er
illustrert i tabell 3.2 nedenfor [3,5,7,8].

Tabell 3.2 Tilgjengelig energi ved oksidasjon av glukose [3].

Aerobisk oksidasjon av glukose:

ED: glukose til karbondioksid FEA: Oksygen til vann 4G? (ki/eeq)

Donor: LC6H1206 +—1—H20—>1CO2 +H +e” -41,96
24 4 4

Akkseptor: %02 +H  +e” ——>%H20 -78,14

1 1 1 1

Net: —CeH,0, +—0, > —CO, +—H,0 -120.10
24 4 4 4

Per mol glukose: CeH ,0, +60, - 6CO, +6H,0 -2882

Anaerobisk oksidasjon av glukose (metanognese):

ED: glukose til karbondioksid FA: karbondioksid til vann AG? (kJieeq)

Donor: J_CGHHOG +—1~~HZO—>1CO2 +H +e” -41,96
24 4 4

Akkseptor: %CO2 +H" +e” —)-%CH4 +%H20 24,11

1 1. 1

Net: —C H,Oy - —CH, +—CO, 17,85
24 8 8

Per mol glukose: CeH\,0, > 3CH, +3C0, -428

Disse to oksidasjonsreaksjonene av glukose viser at aerob metabolisme frigjer nesten syv
ganger mer energl enn anaerob metabolisme. Dette gjor at mer energi kan benyttes til vekst
ved den ferste reaksjonen enn den andre. Hvor mye energi som kan bli frigitt til vekst
avhenger av reduksjon potensialet til ED og EA paret som blir benyttet, ved at en varierende
del av elektronene fra ED vil veere tilgjengelig for biomasse syntese. I tabell 3,2 blir glukose
fullstendig nedbrutt aerobt til karbondioksid, mens under anaerobe forhold blir mye av

energien benyttet til 4 redusere karbondioksid til metan. Energi forskjellen mellom aerob og
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anaerob nedbrytning blir dermed konservert som metan, og ved oksidasjon av metan, likning

3-14, ser man at omkring 80-90 % av energien i glukose ender opp som metan.
3CH4 + 60, — 3C0O, + 6H,0 -2400kJ/ (3-14)

For at elektron balansen skal vaere oppfylt m4 andelen av substratet (ED) som blir benyttet til
vekst (£,"-maksimum syntesefraksjon) og andelen som benyttes til energiproduksjon (f.°-

makimum energifraksjon) ut i fra eeq veere lik 1, likning 3-15.
£9+£0=1 (3-15)

Pa grunn av behov for energi knyttet til vedlikehold, og tap av biomasse pa grunn av
predasjon, lysering og celleded kan det skilles mellom sann (f.") og observert (f;) andel av
substratet som benyttes til vekst. Makroskopisk er det vanskelig & skille mellom de ulike
faktorene som bidrar til dette, og det er derfor vanlig 4 betegne dem samlet som biomassetap
(kq). Dade bakierier vil bli benyttet som substrat (ED), og det vil da forbrukes mer av elektron
akseptoren (EA). Nedbrytningen av ded biomasse kalles endogen respirasjon. Siden £, alltid
er mindre enn 1 vil det bli produsert mindre biomasse enn mengde som blir forbrukt under
endogen respirasjon. I tillegg vil en del av den dede biomassen ikke vere bionedbrytbar
(endogen rest). Derfor vil f; for hele prosessen alltid vare mindre enn £;,° pa orginal substratet

alene, dette er vist ved figur 3.5. Delingen av eeq mellom aktiv biomasse (f;-observert

syntesefraksjon) og reaksjons endeproduktene (fi-observert energifraksjon) ma ogsé vare lik
1[3,5.8].

fc0 Energiproduksjon

—— AGana

f o]
5 Cellesyntese

Figur 3.5 Bruk av elektron donor til energi produksjon og cellesyntese [3].

Energiandelen i substratet som blir benyttet til cellesyntese kan bli uttrykt med masseenheter i
stedet for eqq. Ved 4 bruke sammenhengen mellom mellom ¢ og KOF, og blir da kalt
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vekstutbyttefraksjon (Y). Andelen som brukes il energiproduksjon, hvor elektronene
transporteres til EA blir da 1-Y.

Gibbs energi til en komponent kan benyttes til § beregne vekstutbyttefraksjonen. Dette gjores
ved 4 forst bestemme frigitt energi under katabolisme (AGyata) linkning 3-16 og energi
behovet for anabolismen (AGyp,) linkning 3-17 [5,7.8].

AGyata= K - AG, _ (3-16)

Der:  AGyan: Gibbs energi tilgjengelig for katabolismen fra leeq av ED (kJ/eeq)
K: Kun en del av den tilgjengelig energi fra en oksidasjon reduksjon reaksjon blir tatt
opp til anabolisme. Denne delen kalles energi transport effektivitet og er proporsjonal
med f,’. Siden anaerobe bakterier har en relativ lav % er ogsi K lav og ligger trolig
mellom 0,08 og 0,24,
AGr: Gibbs energi frigitt fra leeq av ED (kJ/eeq)

AG,,

AG,
AGapa = % +AG, +

m

(3-17)

Der:  AGuapa: Gibbs energi tilgjengelig for anabolisme fra leeq av ED (kl/eeq)
AGyp: Gibbs energi forbruk for 4 omdanne leeq av ED til pyruvat (kJ/eeq)
AGe: Gibbs energi forbruk for 4 omdanne leeq av pyruvat til celler: 31 AlkJ/eeq.
AGn: gibbs energi forbruk for 4 omdanne nitrogen kilden til ammonium.
(NOs™ = 17,46kl)/eeq, NOy = 13,61kJ/eeq, N = 15,85k)/eeq, NH; = 0,00kJ/ecq)
M: ++1 hvis AG, er positiv (endergonisk) og -1 hvis AGy er negativ (eksergonisk).

Nér og AGiata 02 AGa, er funnet kan disse verdiene benyttes videre ved at energi til
anabolismen vil veere lik energien frigitt fra katabolismen multiplisert med forholdet mellom
substrat andelene benyttet til energiproduksjon og til syntese, vist ved figur 3.5 og likning 3-
18. Anabolismen betegnes med minus tegn pi grunn av energi forbrukes i motsetning til

katabolismen som produserer energi [5].

- AGcma = 0 AGkam (3-‘i 8)

Kan lgse likning 3-18 med hensyn pa de ukjente (£,%/£,°), likning 3-19.
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= o (3-19)

Fraksjonen " kan gjeres om fra eeq (e av dannet celler/e” fra ED) til masse enheter

(gVSS/gKOF) for & bestemme Y s ved likning 3-22.

v o=2s e (3-22)

Der:  M,: molekylvekt celler (g/mol)
8: antall KOF/eeq

n:: antall eeq/mol celler

Ved 4 bruke CsH;0,N som den empiriske formelen for celler 0g ammonium som nitrogen

kilde kan likning 3-22 forenkles til ligning 3-23.

0
Yoo = £, 0,706 = /s
1,42gKOF | gceller

max

{(gVSS/gKOF) (3-23)

Denne sammenhengen kan benyttes til 4 finne f; ut i fra Y, med likning 3-24.

£ = %’(’)6 =1416y,, (3-24)

Faksjonene f;° og f.” kan benyttes til 4 sctte opp en balansert stokiometrisk likning ved at
summen av halvreaksjonene til de involverte forbindelsene vil gi den totale stokiometriske

likningen, likning 3-26. Videre kan f; og f. benyties hvis det skal tas hensyn til biomassetap
[8].
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R=R,—f%-R,— 1R,

Der:  R: Total reaksjon.
Ra: Halv reaksjon for elektrondonor.
Ra: Halv reaksjon for elekiron akseptor.
R.: Halv reaksjon for cellesyntese.

(3-26)

Tabell 3.3 og 3.4 viser beregning av vekstutbytte og den totale stekiometriske likningen. for

aerob og anaerob oksidasjon av glukose [3,8].
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Tabell 3.3 Stekiometriske beregninger for acrobisk oksidasjon av glukose.

Aerob oksidasjon av glukose

Kilde: i
Elektron donor: glukose til karbondioksid N-kilde: ammonium

. K: 0,60 AG” (kl/ee

Elektron akkseptor: okygen til vann (feeq)
Frigitt energi under katabolisme (AG )
Glukose Len,o, Lrosteo, cmt e -41,96

24 4 4
Oksygen %02 +H +e” “—>%H20 -78,14
AGin= K - AG, = 0,6 (-120,10) = -72,06
Energi behov for anabolismen (AG )

1 1 1 P

Glukose —C6H1206 +""H20—>—‘C02 +H +e 41,96

24 4 4
Pyruvate éCO2 Jr%HCO?’ +H +e > %C[—,@COCOO’ + %HZO +35,78
AG, = -6,18 (m=-1)
AG.=+31,41
AGy = 0,00

AG A _
AGya = —L2 +AG, A% _ 6{?
K K

i
2

+31,41+ 0,00 = 27,70

0
AG
feo = ¢ 27,70 )=0,38 = £ - =0,72= £ =0,28
fo  AG, 7206 1+0,38
£ _ 072

=0,51g¥SS / gCOD = 0,72gCOD / gCOD

max

1,42gCOD / gV'SS 1,42

Stokiometri
1 1 1 P
Glukose —CeH, 06 +—H, 05> —-CO, + H" +¢
24 4 4
EA 0,28(%02 +H" +e” —>:21~H20)

Cellesyntese 0,72(—1~CO2 +-1—HCO§ L NHY R H e —>LC5H702N+iH20)
5 20 20 20 20

Sum 1 mol glukose
CeH 504 +1,680, +0.86 HCO; + 086 NH{ — 0,86CsH,0,N +2,54C0, + 514H,0

Vekstuthyite Alkalinites behov
0,27 HCO; /eKOF
Y ax = 0,34 gVSS/g glukose Oksygen behov
Yoax = 0,51 gVSS/g KOF 0,30 g0/g glukose
Yomax= 0,72 gKOF/g KOF 53,76 g0/ mol glukose
0,28 gO/gKOF
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Tabell 3.4. Stokiometriske beregninger for anaerobisk oksidasjon av glukose.

Anaerob oksidasjon av glukose

Elektron donor: glukose til karbondioksid

N-kilde: oni
Elektron akkseptor: karbondioksid til vann Hde: ammonium

K: 0,13 AG® (kl/eeq)

Frigitt energi under katabolisme (AGyy,)

Glukose 2—I4CSH1206 +%H20—)%C02 +H  +e -11,96
o1 . - 1 1

Karbongdioksid g(:'O2 +H +e” —> §CH4 + Z H,0 +24,11

AGrye = K -AG,=0,13-(-17,85)= -2,32

Energi behov for anabolismen (AG,,..)

Glukose —I»LC6H1206 +1H20—>1C()2 +H t+e” -41,96
24 4 4
Pyruvate %—COZ +%HCO3 +H +e %CJ%COCOO‘ +~§~H20 +35,78

AG, = -6,18 (m=-1)
AG,=+31,41
AGy=0,00
AG AG _
AGyry = —2 + AG, + 2L = 6’“?
K™ K 0,13~

»

+31,41+0,00 =30,61

0
Lo o BOmu . (308, 310 e 1 o075 102003
70 MG 232 1+13,19

70 0,07
Ymax = =
142gCOD/ gV'SS 1,42

= 0,05g¥8S / gCOD = 0,07gCOD / gCOD

Stakiometrisk likning

1 i 1 _
Glukose ECGleoé +ZHZOAZCOZ +H +e
1
EA 0,93(%&92 FHY v o CH, +%H20)

1 1 o 1 9
Cellesyntese 0,07(=COy +—HCO; +-—NH " +H  +¢” > —C. H,O.N+—H,0
i (5 2790 T 20 77T Ty 20)

Sum 1mol glukose
CoH1,06 +0,084HCOF +0,084NH ; -5 0,084C5 H,0,N +2,79CH , +2,87C0, + 0,336 H,0

Vekstutbytte Metan produksjon Alkalinitets behov
Yoo = 0,053 gVSS/g glukose 15,50 mmolCH,/g glukose 0,027g HCO; /gKOF
Yo = 0,049 gVSS/gKOF 14,53 mmolCHy/g KOF
Y max = 0,070 gKOF/gKOF 0,93 gKOF/gKOF

Andel metan | biogass

0,35 ICH/gKOF 0°C 19 %

0,37 ICH/gKOF 35°C
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Under anaerob behandling blir kun rundt 5 % av substrat karbonet omdannet til biomasse,
mens rundt 95 % av substrat karbonet benyttes til biogassproduksjon. Mye mindre varme blir
frigitt under anaerob metabolisme i forhold til aerob, og biogassen inneholder nesten 90 % av
cnergien til det nedbrutte substratet. Figur 3.6 viser hvordan energien til 1mol glukose

fordeler seg under aerob og anaerob nedbrytning [9].

Anaerob

Figur 3.6 Energi fordeling ved nedbrytning av 1mol glukose [9].

3.8 Bakterie vekst hastighet

Bakterie vekst kan deles inn i fulgende fire faser [7]:

I. Lag-fase
Substratet tilsettes i starten av en batch kultur og bakteriene har en tilvenningsfase
hvor de akklimatiseres til omgivelsene.

2. Logaritmisk vekst fase
I denne fasen er det overskudd av begrensende substrat og en observerer en
cksponentiell gkning av biomassen og veksthastigheten er begrenset av bakterienes
evne til & omsette substratet (maks veksthastighet).

3. Stasjoner fase
I denne fasen er biomassen mer eller mindre konstant. Veksthastigheten er redusert og
er lik dedsraten, og substratet er i ferd med & bli brukt opp. Energi tilgangen er lik

energi behovet for vedlikehold, og ingen netto biomasseendring vil skje.
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4. Endogen fase
Substratet er brukt opp og eneste substratkilde er dede bakterier. Biomassen avtar
derfor pé grunn av celleded.

Bakterier vokser ved binzr deling og biomassen vil ke eksponentielt under den logaritmisk

vekst fasen ved at for hver bakteric generasjon dobler bakterie antallet seg vist ved figur 3.7

[8].

1 ; i
1 ; b ENETASjon

Figur 3.7 Biner deling.

Veksthastigheten til bakterier vil derfor vare invers med bakterienes doblingstid
(generasjonstid), og kan uttrykkes som en forste ordens reaksjon ut i fra biomasse

konsentrasjonen, likning 3-26 og 3-27 [8].

&

dX, In2
==, 3-26
dt ¢ 5 (3-26) dt

£

= u-X, (3-27)

Der:  dXp/dt: biomasse vekst hastighet
ts: doblingstid
In2/ty: n: spesifikk biomasse vekst hastighet (gVSS/gVSS$*d)
Xg: biomasse (gVSS/1)
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Den spesifikke veksthastigheten () er avhengig av konsentrasjonen av det begrensende
neringsstoffet, som kan vaere karbonkilden, ED, EA, nitrogen, fosfor eller en annen faktor
som er nadvendig for vekst, og vanligvis er det ED som virker begrensende pa bakterie
veksten. Denne sammenhengen kan uttrykkes med ulike matematiske formler og den mest
brukte og aksepterte er Monods linking, likning 3-28, som beskriver at spesifikk biomasse
vekst hastighet blir begrenset pa en lignendes méte som enzymer (Michaels/Menten kinetikk)

[BF

— ﬂmaks : Cs

3-28
K, +C, (-28)

H

Der: Ky Halvmetning konstant og er definert som substrat konsentrasjon der p er Iik 0,5
Mmaks-
Cs: vekst begrensende substrat konsentrasjon (g/1).
Mmaks: maksimum spesifikk vekst hastighet (gVSS/gVSS-d)

Ut i fra Monods likning kan det ses at ndr C, er mye storre enn K, vil p veere tilnermet lik
Hmaks. Biomassen vil da vokse ved maksimal hastighet (maxs )} 0g veksten er uavhengig av
substrat konsentrasjonen. Dette kan ses ut i fra figur 3.8 som viser sammenhengen mellom

veksthastighet og konsentrasjon av substrat.

Sy,
j/&. R —
Figur 3.8 Monod kinetikk.
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3.9 Substratforbruk hdstighet og metan produksjon.

Substratforbruk og biomasse vekst er relatert til hverandre med vekstutbytte faktoren (Y), og
substratforbrukshastigheten kan skrives som likning 3-29 og 3-30 der Y er proporsjonalitets
koeffisient ut i fra likning 3-27.

gzyd%c::) £=M.XB:> _.Cwig:km. 5
dt dt dt Y dt

(3-29)
Der:  dC/dt: substrat forbruks hastighet (gKOF/I-d)
WY km: spesifikk substratforbruk hastighet (eKOF/gVSS-d)

Den spesifikke substratforbruk hastigheten (k) tilsvarer substratfjernings som mdles i en
reaktor og pévirkes av substrat konsentrasjonen pd samme méte som p. Maksimal spesifikk

substratforbruks hastighet (Kmaks) tilsvarer dermed nér bakteriene vokser ved ks

Metanproduksjon kan beregnes ved at andelen av substratet som ikke blir benyttet til vekst vil
bli omdannet til metan (1-Y), vist i likning 3-30 [7,8].

dM dqaC - X
P og-nEag-n* ok . x 3-30

3.10 Vekst hastighet til den anaerobe prosessen

Den anaerobe prosessen omfatter ulike bakteriegrupper ved at nedbrytningen skjer gjennom
flere steg. Acidogenesen er det raskeste steget i prosessen. De fermenterende bakteriene
vokser relativt raskt pad monosakkarider og aminosyrer, og disse reaksjonene begrenser
vanligvis ikke prosessen. Acetogene bakterier vokser saktere enn de fermenterende bakteriene
og de blir ogsd inhibert av hydrogen. Vekst hastigheten til bakterier som oksiderer lange
feftsyrer avhenger av metningsgraden til fettsyrene, der mettede fettsyrer gir en lavere pmaks
enn umettede. Anaerob oksidering av korte fettsyrer skjer med liknende hastighet som med
lange fettsyrer med unntak av propionsyre, som blir brutt ned av mer spesialiserte bakterier.
Vekst pd propionsyre gar derfor saktere enn med andre fettsyrer, tabell 3.5. HMB som
produserer metan fra hydrogen og dermed serger for lav hydrogen konsentrasjon vokser raskt,

og har en mye hayere mas enn de AMB, tabell 3.5. De to typene av AMB har ulik vekst
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kinetikk. Methanosaeta har lavere pya men hoy substrat affinitet (lav K;) sammenlignet med
Methanosarcina. Disse forskjellene gjor at Methanosacta bakterier utkonkurerer ofte
Methanosarcina nér eddiksyre konsentrasjonen er lav mens Methanosarcina ofte dominerer

ved hoyere edikksyre konsentrasjon. [3,5] Dette er vist i figur 3.9.

0,25

-+ Metansosarcina |
—a— Metanosaeta |

0.2 e

g
= K.
E *
E
C.1 +
i »
% . g8 ————"™~0 2
i ¢ o _pg-A-—EF
: 0,05 -
ju]
‘ T
| 0 0,05 0,1 0,15 Q0,2 0,25 03 0,35 04 0,45 0,5

qCoDv

&F igur 3.9 Monod vekst kurver for Methanosarcina og Methanosaeta. Benyttede pyas 0g K
verdier er gitt i tabell 3.5.

Kan se ut i fra figuren at ved eddiksyre konsentrasjon under 40mg/1 (43,5gKOF/) vil
Methanosaeta ha sterst veksthastighet, men vokser mye sakiere enn Methanosarcina ved
hoyere eddiksyre konsentrasjoner. Tabell 3.3 viser s 0g K, verdier for hovedgruppene av
bakterier ved 35 °C [7]. Det er store variasjoner mellom oppgitte kinetiske verdier i
litteraturen, og tabell 3.3 viser forst og fremst den relative kapasiteten til hovedgruppene av

bakterier som er involvert i den anaerobe nedbrytningsprosessen.
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Tabell 3.5 Kinetiske verdier for hovedgruppene av bakterier [5].

Hmaks (I/d) Ks (gKOF/l)
Acidogene
6 0,023
bakterier
Acetogene Oksidering av fettsyrer 0,24 0.5
bakterier Oksidering av propionsyre 0,072 0,8
HMB 1,44 0,000006
Metanogene
] AMB Methansosarcina 0,336 0,3
bakterier
Methanosaeta 0,072 0,63

Variasjonene mellom oppgitte kinetiske parameter kan skylles at det tette samspill mellom
ulike bakteriegrupper gjor det vanskelig & bestemme kinetiske parameter for hver enkel
bakteriegruppe. Forskjeller mellom ulike prosesskonfigurasjoner og selve driften av systemet,
som for eksempel organisk belastning, vil ogsa pavirke de kinetiske parameterne ved at det

selekterer for hvilke arter innenfor de ulike bakteric gruppene som vil vaere tilstede [8].

Tabell 3.6 viser typiske parameter verdier som er foreslitt i Aaerobic Dgestion Model no 1
(ADM]1) for hey rate anacrobe prosesser ved mesofilt temperatur omradet (35 °C), utenom
Hmaks S0m er blitt beregnet ut i fra likning 3-31. Fra tabellene 3.5 og 3.6 kan man se at det er
store forskjeller mellom verdiene for propionsyre. Dette kan skylles at oksidasjon av
propionsyre er en av de vanskeligste reaksjonene i den anaerobe nedbrytning prosessen, og
nér den anaerobe prosessen er under ikke optimale forhold er propionsyre det forste stoffet

som akkumuleres [8]. Detie kan blant annet ses for hydrogen inhibering vist ved figur 2.3.
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Tabell 3.6 Foreslétte verdier for bruk i ADMI for hey rate prosesser ved 35 °C f1].

Substrat Homaies Y Ky Ka
(1/d) {KOFy5/KOF) (gKOF/L)  (KOF/KOFys

@)

Monosakkarider 3 0,10 0,5 30

Amingsyrer 4 0,08 0,3 50
Langefettsyrer 0,36 0,06 0,4 6

Korte fettsyrer 1,2 0,06 0,3 20

Propionsyre 0,52 0,04 0,3 13
Eddiksyre 0,4 0,05 0,15 8

Hydrogen 2,1 0,06 0,000025 35
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4. Matematisk modellering av anaerobe prosesser

Det er blitt utviklet en rekke ulike matematiske modeller for & kunne beskrive anaerob
nedbrytning, og kan skille mellom steady state og dynamiske modeller. De forste var steady
state modeller som er relativ enkle ved at en har en konstant vaeskestrom og belastning, og
med konstante reaksjonsrater vil konsentrasjonen av produkter vaere konstant, det vil si ingen
endring over tid. Steady state modellene er nyttige til & bestemme designparametere som
reaktorvolum og verdier for ulike konsentrasjoner i reaktoren og i utlepsstremmen. De kan
ogsé benyttes for 4 kontrollere resultater fra simulering med dynamiske modeller. Dynamiske
modeller er mye mer komplekse og kan operere med varierende vaeskestrom og belastning, og
de kan vise pavirking av miljeforandringer som temperatur og pH. De dynamiske modellene
er derfor nyttige for & beregne tidsavhengige system responser. Deres kompleksitet krever
imidlertid mange kinetiske og stekiometriske konstanter og alle system design parametrene
ma vere spesifisert. I 2002 ble den dynamiske modellen Anaerobic Digestion Modell Nol
(ADM1) utviklet av IWA Task Grup for Mathematical Modelling og Anaerobic Digestion
Processes. Denne modellen har en struktur som ligner IWA aktivslam modeller, og er den

mest brukte og aksepterte anaerobe dynamiske modellen. [1,10,11]

4.1 Steady state modell

I'en bioreakior vil en andel av det biologiske nedbrytbare organiske materiale bli omdannet til
bakterier (Xp) i vekst. Nar disse bakteriene dar (ka) vil det bli etterlatt en ikke biologisk
nedbrytbar partikulzr organisk del som blir kalt endogen rest (Xg), og bestar hovedsakelig av
materiale fra bakteriecelleveggen. 1 tilegg er det organisk partiknlert ikke bionedbrytbart
organisk materiale i avfallsvannet (X;) som blir en del av den organiske fraksjonen av
slammet (MLVSS) i bioreaktoren, liking 4-1. Aktiv slam fraksjon tilsvarer biomassen (Xg),
og inaktiv fraksjon utgjeres av endogen rest (Xg) og inert fra innlep (X). Summen av alle
fraksjonene utgjor den organiske delen av slammet MLVSS (Mixed Liquor Volatile
Suspended Solids) [3,8].

MLVSS =X + Xg + X (4-1)

Den totale slamkonsentrasjonen i bioreaktoren betegnes MLSS (Mixed Liquor Suspended
Solids) og inkluderer ogsd uorganisk partikulaert materiale (X
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MLSS = MLVSS + Xy = X + Xg + X; + Xg (4-2)

Slammets oppholdstid i en bioreaktor (SRT) er definert som forholdet mellom slammasse i

systemet og slamuttak fra systemet, likning 4-3.

_ Slammasse
Slamuttak

SRT (4-3)

For reaktorer som gjennomstremnings systemer uten resirkulering (CSTR) vil SRT vere lik
hydraulisk oppholdstid (HRT). Det vil si at vaske, lost materiale og partikuleert materiale vil
ha like lang oppholdstid i bioreaktoren [8]. Dette er vist ved figur 4.1.

V-X,
@)

B

HRT = SRT =

Der:  V: Bioreaktor volum (1)
Q: Vaeskestrom (1/d)
Ci, Cu, C: Substrat konsentrasjon i innlep, utlep og reaktor (gKOF/1)
XBi, XBu, XB : Biomasse konsentrasjon i innlep, utlep og reaktor (gKOF/1)

Figur 4.1 Gjennomstremningsreaktor uten resirkulering (CSTR).
Ved & sette opp massebalanse for biomassen (Xg), likning 4-4, kan konsentrasjon av last

substrat (biologisk nedbrytbart KOF) i utlopet bestemmes. Tkke bionedbrytbart last KOF vil
ikke bli brutt ned, og derfor vil konsentrasjonen av ikke bionedbrytbart lest KOF vere lik ved

innlep og utlep [§].
d‘XB
Vo O s~ X Xy V =k XV (4-4)
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Siden bioreaktorinnholdet er fullstendig blandet vil biomasse og substrat konsentrasjon i _
bioreaktoren vare lik konsentrasjonen i utlepet. Ved 4 anta konstant biomasse konsentrasjon

(stady state), og at konsentrasjonen av biomasse i innlepet er tilnaermet lik null kan likning 4-
4 bli forenklet til likning 4-5 og likning 4-6 [8].

0=—Q X, +u-X,-V—k,- X,V (4-5)

0 1
v

-k, = 4-6
u—k; HRT (4-6)

Ved a sette inn Monods linkning for spesifikk vekst hastighet (likning 3-28) kan man lose
uttrykket med hensyn pa substrat konsentrasjon, likning 4-7.

1 |

K.( +k,) K (——+k,)
- § d b d
1 — :umaks _ ka‘ == HRT — HRT (4_7)
HRT K +C P P —(Lwc)
maks d HRT maks HRT d

Ligning 4-7 er vist i figur 4.2 som viser at substrat konsentrasjon er omvent proporsjonal med

HRT, og dermed at Jang HRT vil gi en lav substrat konsentrasjon.

Subsirat
MgKOF
700 -
50y
300 R

400

200 K
i

1 e 18 28 37 45 53 B 73 &2
HET {dager

Figur 4.2 Substratkonsentrasjon som en funksjon av HRT nér Ks= 60mg/1, ks= 0,03 1/d og
u.maks= 0335 1/d.
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Ved & benytte substrat massebalansen, likning 4-8, biomasse konsentrasjon bestemmes.

V,‘_iE:Q(q _C)_M

dt *9

Ved 4 anta steady state og sette inn spesifikk veksthastighet kan likning 4-8 forenkles til
likning 4-9.

XV L gy @-9)

0 O rr

Ved & lose likning 4-9 med hensyn pa biomasse konsentrasjon faes uttrykket i likning 4-10.

(C, -C)Y

TG, XD *19

B

Ut 1 fra likning 4-10 kan det ses at biomasse konsentrasjon er avhengig avl substrat
konsentrasjon, der hey substrat konsentrasion vil gi en tilsvarende hey biomasse
konsentrasjon avhengig av bakterienes vekstutbyttefaktor. Hvis HRT er kortere enn
bakterienes doblingstid vil bakteriene ikke kunne vokse i bioreaktoren. Bioreaktorvolumet er
omvent proporsjonal av biomassekonsentrasjon, og derfor kan det benyttes mindre
bioreaktorer ved heye biomasse konsentrasjoner. Disse sammenhengene gjer at det er
onskelig & ha en lengre SRT enn HRT. Dette kan oppnds ved retensjon og/eller
immobilisering av slammet i reaktoren ved for eksempel & separere slammet fra vasken og
returnere det tilbake til bioreaktoren, eller ved biofilmvekst i bioreaktoren. P4 grunn av at en
lang SRT ferer til en hoyere slam konsentrasjon i bioreaktoren blir omsetningshastigheten per
volum heyere enn uten slam retensjon. Sammenhengen mellom SRT og HRT er ikke
proporsjonal eller lineser, men avhenger av substratkonsentrasjonen i avfallsvannet og
slammassen i bioreaktoren. Figur 4.3 viser at uttak av slam kan enten gjeres direkte fra
bioreaktoren eller fra slam resirkulerings strom. Nar slamuttaket er direkte fra bioreaktoren vil
slam konsentrasjonen vaere lik i bioreakioren og i slamuttaksstremmen. Med denne metoden
vil det derfor vare enklere & opprettsholde en fastsatt SRT. For eksempel kan en SRT pé ti
dager bli opprettholdt ved at en tiendedel av bioreaktorvolumet blir tatt ut per dag [8].
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Gass Gass

XBu ’CU
¥
Q.
XBr: Qr V XBr: Qr
SRT = Slammasse _r-x, _r SRT — Slammasse _ Xy
Slamuttak Q.- X,, O, Slamuttak Q- X,

Figur 4.3 Bioreaktorer med slamretensjon.

Biomasse konsentrasjon (Xg) i reaktoren vil veere summen av substrat forbruk (vekst),
biomassetap og slamuttak. Ved 4 sette opp massebalansen til biomassen, likning 4-10, kan
konsentrasjon av substrat (biologisk nedbrytbart KOF) i utlopet bestemmes. Ikke
bionedbrytbart Joselig KOF vil ikke bli brutt ned, og derfor vil konsentrasjonen vaere lik ved
innlep og utlep. Partikulwrt ikke bionedbrytbart KOF (X)) vil bli fiernet fra vaesken ved at det

sorberes til biomassen [8].

V%=Q(Xi—XH)W-X-V—kd-X-'V—QW-XW (4-10)
Ved 4 anta konstant biomasse konsentrasjon (stady state) (dX/dt=0), at konsentrasjonen av
biomasse i innlepet er tilnarmet lik null (Xp=0), og en fullstedig slam separasjon (Xg,~0)
kan likning 4-10 bli forenklet til likning 4-11.

O=p-X-V-k,- X-V-0, X, (4-11)
Q'XBW 1

L - 4-12

HH X,V  SRT (-12)
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Kan sette inn Monods linking for spesifikk vekst hastighet (likning 3-28) og lese med hensyn
pé substrat konsentrasjon, (SRT erstatter HRT i likning 4-7), likning 4-13.

1
Kk, +—)
- s\t
1 — H s Akd = = SRT (4_13)
SRT K +C (k1)
ks d SRT

SRT er invers av veksthastigheten og for 4 oppna en lav KOF utlgpskonsentrasjon (C,) ma
SRT vere lang nok for & forsikre veksten av alle bakteriegruppene som er aktive under den

anaerobe nedbrytningsprosessen. SRT bestemmes ved & kontrollere uttaket av slam [8].

Ved & sette opp massebalansen for substrat i bioreaktoren, likning 4-14, ser man at
substratforbruk hastighet og biomasse vekst er relatert til hverandre ved vekstutbytte faktoren,

og ut fra dette kan biomasse konsentrasjon bestemmes.

v _oc,-c,) -

- (4-14)

Ved 4 anta steady state og sette inn spesifikk veksthastighet fra likning 4-12 kan likning 4-14
forenkles til likning 4-15.

L.

0=0(C, €)= "2 (hy

) (4-15)

Kan lose likning med hensyn pa biomasse konsentrasjon, likning 4-16.

XB — Q(C, _Cu )Y'SRT (4_16)
V(SRT -k, +1)

Likningen viser at biomasse konsentrasjonen oker ved ekt substratforbruk og ved en lang
SRT, mens biomassen vil veere invers av bioreaktor volumet. En hoy biomassetap rate vil
redusere biomasse konsentrasjonen og biomassetap vil ogsd ha en sterre pévirking pa

biomasse konsentrasjonen ved lang SRT [3,8].
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For & beregne den totale slam konsentrasjonen (MLSS) ma ogsd endogen rest (Xg) og
akkumulering av ikke nedbrytbart partikuleert organisk materiale (X[ og uorganisk
partikulzrt materiale (X} bli inkludert sammen med biomassen (likning 4-2). Den endogene
resten utgjer omkring 10 til 20 % av de dede bakteriene (f3), mens den resterende delen vil bli
brutt ned av de gjenverende bakteriene. Akkumulering av endogen rest i bioreaktoren
avhenger av biomasse konsentrasjon, biomassetap raten, andel av ded biomasse som ikke er
nedbrytbar (f3) og konsentrasjon av inert rest i slamuttaket. Ut i fra dette kan massebalansen
til den inerte resten bli satt opp, likning 4-17. Ved & anta steady state, at slamuttak gjores
direkte fra bioreaktoren og en 100 % slamseparasjon kan konsentrasjon av endogen rest

bestemmes, likning 4-18 [8].

Akkum. = Pr oduksjon — Uttak

Vdjrﬂ =f, kX, V-0, -X,, (4-17)
v
0= fyky Xy Vo Xp = X = fy ey Xy SRT (4-18)

Partikulart ikke bionedbrytbart organisk materiale vil bli fjernet fra vasken ved at det
akkumuleres i slammet, men vil ikke kunne bli benyttet som substrat. Ved & sette opp
massebalansen, likning 4-19, og anta steady state, at slam uttak gjeres direkte fra bioreaktoren
og en 100 % slamseparasjon kan konsentrasjonen av partikulart ikke bionedbrytbart organisk

material bestemmes, likning 4-20.

Akum. = Innlop — Uttak

ax

== O = X)) =00 X (4-19)
V
0=Q'XII7QW'XIW:O:Q.XIJ_W'X[
SRT X, -SRT
X = X =X il ekt
p=Q- Xy "= T HRT (4-20)
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Konsentrasjonen av uorganisk partikulart materiale kan bli beregnet pa samme méte som ikke
nedbrytbart organisk materiale, likning 4-20. Uorganisk partikul@rt materiale kan ogsa bli
funnet ved & separere MLSS fra vaske og lest materiale ved filtrering, og deretter forbrenne
det organiske materiale (MLVSS). Forholdet mellom MLVSS og MLSS ligger vanligvis
mellom 0,7 og 0,8 avhengig av uorganisk partikulert materiale konsentrasjonen i innlep,
utlop og uttaksstrsmmen, pa samme mate som ikke nedbrytbart organisk materiale, likning 4-

19.

For et system med gitt belastning (Q-C;) og SRT kan slammet bli uttrykt som total masse 1
systemet (MTSS) i stedet for konsentrasjon (MLSS). Bioreaktorvolumet kan dermed beregnes

ved at en velger en slamkonsentrasjon som ofte settes i forhold til sedimenteringsegenskaper,
likning 4-17 [8].

MISS
MLSS

MTSS =V -MILSS =V = 4-17)

4.2 Anaerobic Digestion Modell 1 (ADM1 modell)

ADMI1 modellen er en sammenfatning av hovedprosessene som er inkludert i omdanningen
av komplekse organiske substrater til metan, karbondioksid og inerte biprodukter. Figur 4.4

viser prosessene, substratene og omdanningsproduktene som er inkludert i modellen.
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Figur 4.4 Omdannings prosessene som er benyttet i ADM1 [10].

Fra figuren kan det ses at modellen inkluderer disintegrering av komplekse organisk materiale
til karbohydrater, proteiner og fett. I tillegg dannes fraksjoner av ikke bionedbrytbare (inerte)
forbindelser, loste og partikulzre. Produktene fra disintegreringen blir hydrolysert til
monosakkarider, aminosyrer og lange fettsyrer. Monosakkarider og aminosyrer blir videre
fermentert til eddiksyre, propionsyre, smersyre, valeriansyre og hydrogen. Lange fettsyrer,
propionsyre, smarsyre og valeriansyre blir oksidert anaerobisk til eddiksyre og hydrogen.
Metan blir tilslutt produsert av eddiksyre og fra hydrogen av AMB og HMB. For & beskrive
disse omdanningsprosessene bruker modellen tilstands variabler for & beskrive oppfarselen av
leselige og partikulzere komponenter. Loste komponenter som kan passere over bakterienes
cellevegg vises i figur 4.4 med bokstaven ”S”. 1 tillegg til organisk lost materiale inkluderer
modellen ogsd karbondioksid, bikarbonat, ammoniakk og ammonium. Alle stoffer som
dissosieres som en funksjon av pH (fettsyrer og ammoniakk) har variabler definert for bade |
ladete og ikke-ladete komponenter. Ved at modellen opprettholder en ladnings balanse for
ioniske komponenter og har variabler for uorganiske anioner og kationer kan konsentrasjon av
proton (H") beregnes, og dermed pH.

Partikulzert materiale bestir enten av aktiv biomasse (Xg) eller partikulere substanser som
ikke kan passere over cellemembranen til bakteriene. I figur 4.4 blir partikulert materiale

betegnet med bokstaven ”X”. Syv ulike bakteriegrupper er blitt tatt med i modellen. Disse er
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monosakkarid fermenterende bakterier, aminosyre fermenterende bakterier, lange fettsyrer
oksiderende bakterier, smorsyre og valeriansyre oksiderende bakterier, propionsyre
fermenterende bakterier, AMB og HMB.

Omdanning prosessene blir beskrevet kinetisk ut 1 fra substrat konsentrasjon og hastighets
konstanter. Disintegrering og hydrolyse (av X., Xpr. Xii) er beskrevet ved forste ordens
hastighets uttrykk. Substrat omdanning har Monod-type kinetikk, mens biomassetap er forste
ordens med hensyn p& biomasse konsentrasjonen. ADMI er forskjellig fra aktivslam modeller
(ASM) ved at de mikrobiologiske prosessene er definert ut fra substrat forbruk og ikke
veksthastighet. Modellen har inkludert pH inhibering for alle grapper av bakierier, hydrogen
inhibering av acetogene bakterier og ammoniakk inhibering av AMB [1,10].

ADMT1 kan bli benyttet til 4 beskrive eksisterende anacrobe systemer ved at modellen gir
innsikt i prosess dynamikken, og innvirkning p& vekslende prosess parametere som for
cksempel temperatur og organisk belastning. Dette kan gjores ved 4 benytte reelle data fra en
anaerob bjoreaktor slik at de kinetiske parameterne kan bli tilpasset for 4 kunne estimere

bioreaktorens KOF fjerning og biogassproduksjon [1,3].
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5. Faktorer som péavirker den anaerobe nedbrytning prosessen

Det er store forskjeller mellom de ulike bakteriegruppene som er aktive under anaerob
nedbrytning nér det gjelder fysiologi, behov for neringsstoffer, vekst kinetikk og sensitivitet
til miljeforhold og inhibitorer. Dette gjer at det kan oppstd en ubalanse mellom de ulike
bakteriegruppene, noe som er den primare drsaken til at en anaerobisk nedbryiningsprosess
kan bli ustabil. Det er mange ulike faktorer som pavirker stabiliteten og ytelsen til prosessen
som blandt annet er karakteristikken til avfallsvannet, temperatur, akkumulering av syrer, pH,

inhiberende stoffer, SRT og tilgang pé naringsstoffer.

5.1 SRT

SRT er mvers av veksthastigheten (likning 4-12) og pévirker prosessen blant annet pa hvilke
bakterier som kan vokse i bioreaktoren og deres aktivitet, og dermed ogsa kvaliteten pa
utlopstremmen. Figur 5.1 viser typiske SRT verdier for de ulike omdannings prosesser som
skjer under anaerob nedbrytning ved 35 °C, ved lavere temperaturer er det nedvendig med en

lengre SRT [5].

Hydrolyse

Karbohydrater og Proteiner

Acidogenese

:| Monesakkarider og Aminosyrer

Acetogenese

Lange fegsyrer

Koste fettsyrer

Metanocgense

Hydrogenotropisk

Methanosarcing Methanosaeta

| | I l
0 3 6 SRT (dager) 9 12 15

Figur 5.1 Effekt av SRT pa veksten av de ulike anaerobe bakieriegruppene [5].
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Hydrolysering av karbohydrater og proteiner til monosakkarider og aminosyrer skjer relativt
raskt, og er er mer eller mindre komplett ved SRT pa tre dager. Hydrolysen av fett til fettsyrer
og andre loselige reaksjonsprodukter gar mye saktere og krever generelt en SRT p& mer enn
scks dager. Fermentering av aminosyrer og monosakkarider gar raskt og vil vanligvis ikke
veere hastighetsbestemmende (SRT< 2d). Den anaerobe oksidasjonen av fettsyrer til eddiksyre
og hydrogen gir sakte, og oksidasjonen av propionsyre gar spesielt sakte i forhold til de andre
reaksjonene under acetogenesen (SRT> 6d). Nar det gjelder de metanogene reaksjonene sa
vokser HMB raskt og en SRT pé omkring halvannen dag er tilstrekkelig. AMB vokser mye
sakicre, og det er ogsd en stor forskjell mellom de to hovedgruppene av AMB.
Methanosarcina vokser relativt raskt og en fullstendig populasjon vil vare tilstede ved SRT
lengre enn fem dager. Methanosaeta vokser relativt sakte, og vil generelt ikke veere tilstede
hvis ikke SRT er lengre enn rundt tolv dager.

Ut i fra dette sa vil behandling av avfallsvann som inneholder karbohydrater og protein kreve
en SRT pa rundt atte dager. Det vil kunne dannes metan med en SRT pa fem til seks dager,
men propionsyre vil da akkumuleres fordi SRT vil vare for kort for vekst av bakterier som
anaerobisk oksiderer propionsyre til eddiksyre og hydrogen. SRT mé vare lengre enn étte
dager for bebandling av avfallsvarm som har hoye konsentrasjoner av fett, og SRT blir
generelt satt til minimum ti dager for 4 serge for en kompiett og palitelig omdanning av fett i

anaerobe bioreaktorer [5].

5.2 Volumetrisk organisk tilstromning (VOL)

VOL er relativt enkel & beregne, og bli benyttet til 4 karakterisere den organiske belastningen
pa anaerobe behandlingssystemer.

P& grunn av mekanismene som noen anaerobe prosesser bruker for 4 akkumulere biomasse,
kan der vere vanskelig 4 bestemme SRT. Dette kan for eksempel veare for anaerobe filter som
er basert pa biofilmvekst. 1 stedet kan prosessen bli kontrollert ved VOL, som ogsd kan brukes
som mél pd hvor effektivt bioreaktoren er per volum, og kan beregnes som gKOF/1-d vist ved
likning 5-1 [5].

VoI = Q—VC— (5-1)

Siden HRT er definert som volum delt pd gjennomstremningshastighet, figur 4.1, kan VOL

relateres til HRT ved at de er omvent proporsjonale, vist ved likning 5-2.

49




Faktorer som pavirker den anaerobe nedbrytningsprosessen

vor - S (5-2)
HRT

Likning 5-3 viser at ogsd SRT er omvent proporsjonal med VOL, og at VOL er relatert til
SRT gjennom biomasse konsentrasjonen i bioreaktoren. Ved en fast satt SRT vil VOL stige
ved ekt biomasse konsentrasjonen, noen som gjer.at volumet til bioreaktoren kan bli redusert.

(likning 5-1).

XV X

SRT = =
Y-Q-C Y-VOL (5-3)

5.3 Temperatur

Temperatur har stor effekt pa veksthastigheten til bakteriene. De som kan vokse ved heye
temperaturer har en hoyere maksimal veksthastighet enn bakterier som vokser ved lavere
temperaturer. Ykningen av veksthastigheten ved ekt temperatur kan beskrives med Arrhenius

likning, ligning 5-4.

k=A-e ’T (5-4)

Der:  k: Temperatur avhengig reaksjons hastighet.
A: Konstant
u: Temperatur aktivitets koeffisient (kJ/mol)
T: Temperatur (°C) eller K (Kelvin)

Hvis reaksjonshastigheten for en bestemt temperatur er kjent kan dette benyttes til 4 beregne

en annen ved & omskrive linking 5-4 til 5-5.
k

h—-t=—v—.7 -7, (5-5)
k,

Der:  ko: Reaksjonshastighet koeffisient ved Ts.
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Utrykket u/R-T;-T, kan bli sett pa som en konstant fordi det optimale temperatur omradet er
relativt smalt, og dermed vil ikke R-T-T, variere mye for ulike temperaturer, likning 5-6.

kl — k2 . eC(Ti*Tz) (5-6)
Der:  C:uw/R-T;-T> = 0,0015u for mesofilt temperatur omradet.

Kan erstatte utrykket e© i likning 5-6 med © og far da likning 5-7.
k =k,-00 " (5-7)
Der: m®=C

Siden det er kun temperatur differansen som blir benyttet er det likegyldig om temperaturen
utrykkes ved °C eller ved K.

Nar det gjelder den anaerobe prosessen ligger temperatur optimum mellom 30 til 40 °C for
mesofile, og mellom 50 til 60 °C for termofile. For lavere temperaturer kan en lengre SRT bli
benyttet for & kompensere for lavere vekst hastighet. For avfallsvann som inneholder loselig
bionedbrytbart materiale er effekten starst pd de metanogene bakteriene. For avfallsvann med
hoyt innhold av partikuleert materiale har temperaturen starst effekt pa hydrolysen eller
acidogenesen. De fleste studier pd temperaturpivikning av veksthastigheten har sett pa
pavirkning av hele prosessen i stedet for hver av de ulike bakteriegruppene. Henze og
Harremoes (1983) har estimert ut i fra syv ulike studier en temperatur koeffisient pa 66,7
kJ/mol (® = 1,105 og C= 0,10 °C™) for temperaturer mellom 10 til 30 °C. Metan produksjons
hastighet ble vist konstant fra 30 til 40 °C, mens den ble redusert ved hgyere temperaturer.
Data fra litteraturen er benyttet av Caracklis og Gujer (1979) til & estimere verdien av k
assosiert med K for acetat til -132,9kI/mol (® = 0,819 og C= -0,199 °C™") som viser at K
avtar nér temperaturer gker.

Siden biomassetap er avhengig av biomasse vekst vil temperaturen ha lignende effekt pa kg
som fOr Wmas. Hydrolyse av partikulert materiale er et enzymatisk steg, og hydrolyse

hastigheten vil stige nar temperaturen eker [5,7].
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5.4pH

For bickjemiske reaksjoner vil aktiviteten bli redusert nar pH gar utenfor det optimale
omridet. Effekten av pH er spesielt stor for den anaerobe prosessen pa grunn av samspillet
mellom de ulike bakteriegruppene. De metanogene bakteriene er mest sensitive ovenfor pH
forandringer og en nedsatt metanogen aktivitet vil pavike hele den anaerobe
nedbrytningsprosessen. For at en tilstrekkelig aktivitet skal bli opprettholdt mi de metanogene
bakteriene ha en pH mellom 6.4 og 7,8, mens en pH mellom 6,8 og 7,4 er optimalt. Siden de
metanogene bakteriene er mest pH sensitive vil en nedgang i pH ferst pavirke dem. Néar
hydrogen forbruket til HMB blir redusert som en felge av pH reduksjon vil dette videre
pavirke de acetogene bakteriene ved at de blir inhibert av en hoyere hydrogen konsentrasjon.
Dette vil redusere produksjonen av eddiksyre og det vil kunne akkumuleres sure
fermenteringsprodukter (propionsyre, smersyre o.l.). De acidogene bakteriene er minst
sensitive ovenfor pIll. De har ogsd en mye hoyere veksthastighet og vekstutbytte enn
acetogene og metanogene bakterier. Dette gjor at ved en hoy VOL kan gi gkt produksjon av
korte fettsyrer. Hvis den okte produksjonen av korte fettsyrer overskrider den maksimale
kapasiteten de metanogene har til 4 forbruke ediksyre og hydrogen vil overskudd av korte
fettsyrer akkumuleres og pH reduseres. Den reduserte pH vil redusere aktiviteten til de
metanogene og dermed reduseres deres forbruk av eddiksyre og hydrogen som vil fare til
ytterligere akkumulering av korte fettsyrer og en videre reduksjon av pH. Denne prosessen

kalles forsurning av den anaerobe prosessen og er vist ved figur 5.2.

Overskridet metanogen

/ kapasitet ‘\

Overskudd av Videre pH
Kortefettsyrer reduksjon
Nedgang i

Okt akkumulering
av kortefetisyrer

\‘ Redusert /

metanogen
aktiviteten

pH

Figur 5.2 Forsurning av den anaerobe prosessen [3].
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Siden acidogene bakterier kan vere aktive ved pH ned mot 4 vil en bioreaktor blir forsurnet
til en pH mellom 4 til 5 nar kapasiteten til de metanogene overskrides i et systemet. Ved &
redusere VOL slik at produksjonshastigheten av korte fettsyrer blir mindre enn den
maksimale forbrukshastighet, vil overskuddet av korte fettsyrer forbrukes. Dette vil fore til at
pH vil stige og aktiviteten til de metanogene bakteriene vil ske. VOL kan deretter skes mens
prosessen restitueres til full kapasitet. 1 noen tilfeller m4 det i tillegg til reduksjon av VOL
ogsa tilsettes kjemikalier for at pH skal kunne justeres. De vanligst brukte kjemikaliene er
natriumbikarbonat, natriumkarbonat, kalk, natrium eller kaliumhydroksid . Natriumbikarbonat

er & foretrekke pa grunn av lang varighet og lav toksisitet [3,3,7].

3.5 Neeringssalter

Neringssalter benyttes som bestanddeler av cellematerialet, og ved mangel pa ett eller flere
nzringssalter vil ikke bakteriene kunne syntetisere nytt cellemateriale. Vekstutbytte er lavt i
den anaerobe prosessen der kun 4-10 % av KOF blir benyttet tif biomassevekst. Dette
resulterer 1 at behovet for ulike naringssalter er lavt, og ved behandling av komplekst
avfallsvann vil avfallsvannet generelt inncholde nok neringssalter til biomasse vekst. For
behandling av avfallsvann med heyt KOF innhold kan det vazre mangel pa
makrongringsstoffene nitrogen og fosfor. Konsentrasjonen av mikroneringssalter som jern,
nikkel, kobolt, sulfat og kalsium kan ogsé vare begrensende for vekst. Ulike bakteriegrupper
har forskjellige behov, og nikkel og kobolt er spesielt viktige for vekst av metanogene
bakterier. Ved behandling av avlepsvann med hey KOF fra industri kan det derfor veere
aktuelt 4 tilsette naeringssalter [5,12].

5.6 Inhiberende stoffer

En forbindelse kan bli seft pd som inhiberende néir den fordrsaker en forandring av den
mirobiologiske populasjonen eller begrenser bakterievekst. Fn rekke ulike substanser kan ha
en inhiberende effekt pi den anaerobe nedbrytningsprosessen og inhiberingen blir vanligvis
indikert ved en nedgang av metanproduksjon og akkumulering av fettsyrer. Noen av disse
stubstansene som pavirker den anaerobe prosessen er ammoniakk, tungmetaller, lettmetall

ioner, noen organiske stoffer og alternative elektronakseptorer som for eksempel sulfid [5,12].

5.6.1 Ammoniakk/Ammonium

Konsentrasjoner av uorganisk nitrogen mellom 50 og 200mg/1-N vil virke stimulerende pa

bakterie vekst siden nitrogen er et essensielt naringsstoff, mens heyere konsentrasjoner kan
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virke inhiberende. Ammoniakk er normalt tilstedeveerende i avfallsvann og det blir ogsa
dannet ved nedbrytning av organisk materiale som inneholder nitrogen som for eksempel
proteiner og urea. Mengden av ammoniakk som vil bli produsert fra anaerob nedbrytning av
organisk substrat kan bli estimert stokiometrisk ut fra likning 2-13 basert pa N-innhold i
forbindelsene.

Det har blitt rapportert et spekter av ulike inhiberende ammoniakk konsentrasjoner. Den store
forskjellen i ulike inhiberende konsentrasjoner kan skylles forst og fremst pH forskjeller ved

at ammonikk er en svak base og dissosieres i vaeske som visst i likning 5-8, og figur 5.3.
NII; + H;O <> NH; + Ol (5-8)

Av de to formene av uorganisk nitrogen i vaskelesning, ammonium (NH;") og fritt amoniakk
(NHs), virker NH; mest inhiberende og kan gi en toksisk respons ved konsentrasjoner ned mot
100 mg/I-N. Dette skylles at NH; kan diffundere passivt over cellemembranen og forirsake
blant annet proton ubalanse. Ammonium ion kan gi toksisk respons ved konsentrasjoner fra
1500 til 9000mg/1-N. Andel av NH3 av total ammoniakk nitrogen avhenger av pH, og figur
5.3 viser at NHj andelen eker med ekende pH. P& grunn av NH; er mye mer toksisk enn

ammonium vil en gkning av pH resultere i en gkt toksisitet.
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Figur 5.3 Fordeling av NH3 og NH," som funksjon av pH [8].
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De metanogene bakteriene er mist tolerante ovenfor NII; inhibering, mens acidogene
bakterier er de mest tolerante. Dette gjer at en ustabil prosess grunnet NI inhibering ofte
resulterer i en akkumulering av korte fettsyrer. Akkumuleringen vil fore til en reduksjon av
pH og dermed en lavere NH; konsentrasjon. Denne relasjonen mellom NHs, korte fettsyrer og
pH kan fere til en inhibert steady state, en tilstand der prosessen er stabil men har en lavere

metanproduksjon [5,7,12].

5.6.2 Tungmetaller

De viktigste tungmetallene som. kan virke inhiberende er krom, jern, kobolt, kobber, sink,
kadmium og nikkel. Tungmetaller er ikke bionedbrytbare men kan akkumuleres opptil
toksiske konsentrasjoner. Mange tungmetaller er nadvendige for funksjon og oppbygning av
enzymer, men ved hoye nok konsentrasjoner kan de virke inhiberende pi enzymatiske
reaksjoner. Dette avhenger av den totale metallkonsentrasjonen og den kjemiske formen til
metallene. Metaller finnes i ulike former ved at de kan utfelles som sulfid, karbonat eller
hydroksid, adsorberes til faststoff (slam) eller bundet til komponenter som blir produsert
under den anaerobe nedbrytningen. Det er kun metaller i lgselig form som wvil virke
inhiberende. I tillegg til form vil ogsid forskjeller blant substrater, bakteriegrupper og
miljefaktorer gjore at det er store forskjeller pa rapporterte metall konsentrasjoner som vil gi
en inhiberende effekt. Tungmetall inhibering blir ofte unngtt ved at metallene bindes til
sulfid som blir produsert i prosessen, eller at sulfid kan ogsa bli tilsatt. Dette ma gjores
forsiktig fordi sulfid ogsd kan virke inhiberende pi metanogene bakterier. Partikulaert
materiale vil ogsd virke beskyttede ved at tungmetaller sorberes, og beskyttelseseffekten vil
veere proporsjonal med mengde av fast stoff. Disse mekanismene serger for at metall i lasning
(ioneform) som kan pavirke bakterier, immobiliseres i faste forbindelser og blir utilgjengelige

for bakteriene [5,12].

5.6.3 Lettmetall ioner

Hoye konsentrasjoner av salter kan dehydrere bakterier pd grunn av ekt osmotisk trykk. Selv
om kationer til salter er assosiert med anioner, er toksisiteten til salter funnet & vaere bestemt
av kationer. Lett metall ionene natrium, kalium, kalsium og magnesium kan vare opprinnelig
tilstedeveerende i avfallsvann og de kan bli frigitt under nedbrytning av det organiske
materiale eller tilsatt som pH regulerende kjemikalier. De er pakrevd for bakterievekst 0g
pavirker veksthastigheten som andre naringssalter. Ved lave konsentrasjoner stimuleres

vekst, mens moderate mengder kan redusere veksten, mens hayere konsentrasjoner kan
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forarsake full inhibering eller toksisitet. Tabell 3.1 viser stimulerende og inhiberende

konsentrasjoner til lettmetall ioner [5,12]

Tabell 5.1 Stimulerende og inhiberende konsentrasjoner til lettmetall ioner (mg/1) [5].

Kation Stimulerende Moderat inhiberende Sterkt inhiberende
Natrium 100-200 3500-5500 8000

Kalium 200-400 2500-4500 12000

Kalsium 100-200 2500-4500 8000

Magnesium | 75-150 1000-1500 3000

5.6.4 Organiske forbindelser

Organiske stoffer som er lite loselige i vann eller som blir adsorbert til slam kan akkumuleres
til heye konsentrasjoner i anacrobe bioreaktorer og kan virke inhiberende pa den anaerobe
prosessen, som for cksempel aceton, ethylbenzene, formaldehyde og fenol. Akklimatisering
av biomasssen oker toleransen av inhjberende organiske stoffer. Under akklimatisering vil
aktiviteten til bakteriene veere liten, men etter en lang periode av inaktivitet (50 dager eller
mer) kan det utvikles bakterier som kan benytte det inhiberende organiske stoffet som
substrat. Detie vil si at noen bakterier overlever, og disse gjer at det kan utvikles en biomasse

som er kapabel til & bryte ned det inhiberende organiske stoffet [5].

5.6.5 Pavirking av alternativ clektron akseptor (EA)

Anaerobe reaktorer inneholder bakterier som kan konkurrere om de organiske substratene mot
de metanogene bakterienc hvis ulike EA er tilstedet. Disse bakteriene har forskjellinge
respirasjonssystemer og kan benytte ulike EA. Dette kan veare oksygen som brukes av
fakultative aerobe bakterier, nitrat av denitrifiserende bakterier, sulfat av sulfat reduserende

bakterier og jern av jern reduserende bakterier. Dette kan fore til redusert metanproduksjon
[3].
3.6.5.1 Sulfat reduksjon

I anaerobe bioreaktorer blir svovelforbindelser som sulfat, sulfitt og tiosulfat benyttet som EA
av sulfate reduserende bakterier (SRB), som forbruker organisk materiale og produserer

hydrogensulfid (H,S). Reduksjonen av sulfatforbindelsene kan fordrsake to typer inhibering.
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Primer inhibering pd grunn av SRB kan vokse pa en rekke substrater (ED) og konkurerer
dermed med béde metan produserende bakterier, acetogene bakterier og acidogene bakterier,
som farer til redusert metan produksjon (lavere metan utbytte per enhet nedbrutt KOF). Ved
mangel pa EA kan SRB ogsid vokse ved fermentering eller acetogene reaksjoner. For
eksempel kan Desulfovibrio sp. oksidere etanol ved & vokse symbiotisk med [IMB.

Sekudeer inhibering skyldes produksjonen av hydrogensulfid som er toksisk for
metanproduserende, acetogenebakterier og SRB. Hydrogensulfid dissosieres i vaeske som
visst 1 likning 5-9, og eksisterer enten som hydrogensulfid gass (H,S), ionet 1S, eller sulfid
ion (8%) avhengig av pH til lesningen, figur 5.4.

H,S < HS +H* HS < S +H* (5-9)

—

kons (%)
P4
< O

i

Figur 5.4 Fordeling av H,S og HS™ som funksjon av pH ved 25 °C.

H,S blir ansett som mer toksisk enn ionisert sulfid og inhiberende konsentrasjoner rapportert i
litteraturen ligger mellom 50-400mg/] for H,S, mens inhiberende lost sulfid konsentrasjoner
ligger mellom 100-800mg/l. I motsetning til metan loses hydrogensulfid mye lettere 1 vann,
og en del sulfid vil ende opp i avlepsstrommen, noe som forer til at en lavere kvantitet av
KOF vil bli redusert i avfallsvann som inncholder sulfat. Likning 5-10 viser at det forbrukes

to mol oksygen for & oksidere et mol sufid til sulfat.

HzS +20; — HS0, (5-10)
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Sulfid vil ogsd ende opp i biogassen som hydrogensulfid og reduserer kvaliteten pa biogassen.
Hydogensulfid har en vond lukt og er en surgass som kan fordrsake korrosjonsproblemer som
kan resultere i wkte vedlikeholdskostnader. Ved tilstedevaerelse av sulfat i avfallsvannet kan
reduksjon til sulfid av SRB ikke forhindres og mengde KOF benyttet til sulfat reduksjon
ligger rundt 0,67 gKOF/gS804, men det finnes ulike metoder for 4 redusere sulfid konsetrasjon
1 bioreaktorer og i produsert biogass [3.7,12].

5.6.5.2 Denitrifisering

Denitrifisering forekommer hvis avfallsvannet inncholder nitrat og organsik stoff.
Denitrifisering utferes av chemoheterotrofe bakterier som oksiderer organisk materiale med
nitrat som EA. Nitrat blir da omdannet via nitrogenoksid til nitrogengass (N2) vist ved
oksidasjon av metanol, likning 5-11.

SCH3;0H +6NO;” — 3N, + 4HCO5 + CO; + 8H,O (5-11)

Reaksjonene viser at karbonat blir produsert noe som vil fere til ekt pH [3].
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6. Anaerobe prosesser/bioreaktorer

Anaerobe prosesser er blitt benyttet til avfallshindtering i lang tid. De forste bioreaktorene ble
designet tidlig pd 1900-tallet, og ble benyttet til 4 behandle slam produsert under aerob
aviallsbehandling. Disse bioreaktorene var enkle tanker der partikulaert organisk materiale ble
brutt ned til metan. I begynnelsen ble de drevet med lang oppholdstid, 60 dager eller mer, men
etter hvert ble det utviklet metoder for & effektivisere prosessen. Ved & la reaktorene bli
oppvarmet til rundt 37 °C, og samtidig serge for uniforme reaksjons forhold ved miksing,
kunne hydraulisk oppholdstid (HRT) bli redusert til 15-20 dager.

I dag er bruken av anaerobe bioreaktorer til behandling av slam, og annet bionedbrytbart
partikuleert materiale populeert og utbredt. De fleste reaktorene drives som CSTR der HRT og
slammets oppholdstid (SRT) er identiske, mens noen reaktorer benytter ogsa slam
resirkulasjon. Med en SRT pa 15-20 dager vil 80-90% bionedbrytbart partikulzert organisk

materiale bli omdannet til metangass. [3,5]

Samtidig med utviklingen av bioreaktorer for anaerob behandling av partikuleert organisk
materiale, ble det ogsd utviklet reaktorer for behandling av konsentrert avlgpsvann fra
industrien. De forste reaktorene var dimensjonert ut fra den lave vekst hastigheten til de
anaerobe bakteriene, og hadde ingen metoder for & kunne redusere lang oppholdstid. Dette
resulterte i et stort bioreaktor volum og i en ustabil prosess. Disse problemene ble lost ved
introduksjonen av hay-rate anaerobiske bioreaktorer, som ved oppkonsentrering av slammet
serger for at det kan bli opprettholdt en lang SRT, mens HRT kan bli redusert. Foruten
oppkonsentrering er det ogsd nedvendig 4 serge for god kontakt mellom aktiv biomasse og
avfallsvannet, og at de metabolske endeproduktene (metan og karbondioksid) kontinuerlig blir
fjernet fra systemet. Det har blitt utviklet en rekke ulike hoy-rate anaerobe bioreaktorer som
pa ulike méter serger for at disse tre kriteriene blir oppfylt. Slam oppkonsentrering kan
oppnas ved retensjon ogfeller immobilisering av den anaerobe biomassen, og den organisk
belastnings kapasiteten er direkte avhengig av mengden av anaerobe bakterier som er i full
kontakt med avfallsvannnet. Muligheten til 4 oppna en hay organisk belastning gjer at det kan
benyttes relativt sma reaktorer, og lang SRT gir en stabil prosess. Selv om systemene er
kompakte og krever et relativt lite arcal, oppnar de en god rensegrad for bionedbrytbart
organisk materiale med en typisk BOF;s fjerning pa 80 til 90 % [3,5,7].
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6.1 Anaerobic Contact (AC)

Et AC system, figur 6.1, bestér av en CSTR, en degasser, og en slam separator, og kan ses pé

som et anaerobisk aktivt slam system [5] .

’J:Gass—}
TN

g
-Innlmp—,r—mﬁé CSTR Sedimentering

\_/

Figur 6.1 AC [5].

Slam resirkulasjon

Biomassen blir separert, vanligvis ved sedimentering, og returnert tilbake til bioreaktoren slik
at SRT blir lengre enn HRT. P4 denne méaten oppnas hayere reaksjonshastigheter og reaktor
volumet kan bli redusert. For & oppné en god prosess er det viktig at omreringen i reaktoren
gjores forsiktig slik at de symbiotiske reaksjonene ikke blir forstyrret, og at biomassen skal
kunne danne og beholde gode sedimenteringsegenskaper [51.

Degasseren fjerner gass bobler som er adsorbert til biomassen. Hvis denne gassen ikke blir
fjernet, vil sedimenteringen bli forstyrret, noe som videre vil pavirke slam resirkulasjonen [3].
AC prosessen er godt egnet til 4 behandle avfallsvann som inneholder bide laselig og uleselig
organisk materiale. Moderne AC systemer kan ha 6rganjsk VOL opp mot 10 kg KOF/m>-d
£3,5,7].

6.2 Anaerobisc Filter (AF)

AF er en biofilm prosess som brukes primert til behandling av avlepsvann med en hoy
konsentrasjon av last organisk materiale og lav suspendert stoff konsentrasjon. Reaktorene
inncholder baremateriale der det dannes biofilm [1]. Generelt ber baremateriale ha et &pent
volum pa mer enn 90 %, og overflate areal pd mellom 100 til 300m?/m’ [7]. Prosessen er vist

ved figur 6.2.
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Figur 6.2 AF [5]

Behandling av avfallsvannet skjer som et resultat av biofilm vekst pd baremateriale, slam
som blir hold igjen mellom beremateriale, og dannelsen av granulert slam. Det meste av
behandlingen skjer ikke ved biofilm vekst, men av den suspenderte biomassen. De fleste
anaerobe filter blir operert ved at avfallsvannet stremmer nedenfra og oppover gjennom
reaktoren (UAF), fordi dette gir en h@yere biomasse konsentrasjon ved at mer biomasse blir
hold tilbake i reaktoren ved gravitasjon. UAF kan ha VOL opp til 15 kg KOF/m®-d, og er et
alternativ for behandling av avfallsvann med lav suspendert fast stoff konsentrasjon, spesielt
ndr det er problemer med slam granulering. Et problem med UAF er at under lang tids drift
oppstar det ofte vanskeligheter med & opprettholde en god kontakt mellom slam og
avfallsvann pd grunn av suspendert fast stoff og suspendert biomasse kan blokkere for
giennomstremningen. For 4 unngd dette kan AF bli drevet ved nedover stromning. Dette vil gi
en mindre biomasse konsentrasjon, og behandlingen vil kun baseres pa biofilm vekst pa

bxremateriale [3,5,7].

6.3 Upflow anaerobic sludge blanket (UASB)

UASB reaktoren ble utviklet i Nederland tidlig p4 70-tallet, og er den mest brukte hey-rate
anaerobe reaktoren for behandling av avfallsvann [3]. Miljoet i reaktoren sgrger for at det
dannes sedimenterbare slam granulater. Dette gjor at det kan oppnis en hoy
slamkonsentrasjon, mens en god separering av slam og vann kan bli oppretthold [5]. UASB
reaktorer bestir av en sirkuleer, eller rektanguler tank, der avfallsvannet blir fordelt ved
bunnen av tanken og gér oppover gjennom det granulerte slammet. Behandlingen skjer under
denne passasjen ved at ikke nedbrytbart stoff adsorberes, mens organisk materiale blir
omdannet til biogass og ny biomasse. Produsert biogass vil stige til toppen av reaktoren, der

den vil bli separert fra vasske og fast stoff. Det finnes en rekke ulike separatorer, der de fleste

61




Anaerobe prosesser/bioreaktorer

bestar av en gass samler med en sedimenteringsenhet over. UASB prosessen er vist ved figur

6.3.

——Gass—y

i B TN

AN S
Sedimentering
AW

Flokkulert sfam ’
Granulert slam >  Slam uttak
—innlgp—p | T T T T
\, J

Figur 6.3 UASB [5].

Det vil dannes et tett granulert slam i den nederste delen av reaktoren, og kombinasjonen av
avfallsvann fordelingen og biogass produksjonen serger for at avfallsvannet blir blandet med
biomassen. Det er viktig at avfallsvannet blir uniform fordelt over hele reaktorbunnen slik at
det ikke oppstar inaktive omréder. Dette gjelder spesielt for mindre konsentrerte avfallsvann,
der det vil veere en mindre gass produksjon. For noen avfallstrommer vil det ogsa dannes et
mindre tett flokkulert slam, som akkumuleres over laget med granujert slam. Andre
avfallstrommer inneholder suspendert fast stoff som ikke blir fanget i det granulere laget, og
dette vil som det flokkulerte slamlaget, legge seg over slam granulatene [7]. Avhengig av type
avfallsvann og om det dannes granulert eller flokkulert slam, ligger slam konsentrasjonen
mellom 30 til 40 kgVSS/m>. Disse hoye konsentrasjonene tillater en kort HRT, og en VOL
som kan bli nmdt 20 KOF/m>-d. Pa grunn av biomasse vekst og suspendert fast stoff i
avfallsvannet vil totalt suspendert fast stoff (TSS) oke under behandlingen. Det er derfor
nedvendig med uttak av slam. Ved & benytte ulike slam uttak pa reaktorer kan fraksjonen av
fokkulert og granulert slam kontrolleres [1].

Kritiske elementer med UASB reaktorer er at avfallsvann med hayt innhold av protein
og/eller fett har en tendens til & forhindre slam granulering og kan danne skum. Fraksjonen av
partikulert suspendert materiale er viktig 1 og med at fast stoff ogsd reduserer dannelsen av
granulert slam. Avfallsvann med fast stoff konsentrasjon hayere enn 6gTSS/l kan en
suspendert prosess eller AC prosessen vaere mer gunstig. Fordeler med UASB prosessen er en
hay VOL, og en relativ lav HRT, og en unngir dessuten kostnad ved at det ikke beﬁyttes baere
materiale som ved AF. UASB prosessen er vel utprevd, og det finnes mange fullskala anlegg i
drift [3,5,7,13,14]
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6.3.1 Expanded granular sludge bed (EGSB)

En videreutvikling av UASB er EGSB bioreaktorer som opererer med en heyere
gjennomstremningshastighet, mens UASB har en giennomstromningshastighet rundt 1 m/#
kan EGSB ha hayere enn 6 m/t. Den hoye gjennomstremningshastigheten sammen med
produsert gass forer til en ekspansjon av det granulerte slammet. Dette gir en bedre kontakt
mellom slam og avfallsvannet, og forer til signifikant heyere organisk belastningskapasitet
sammenlignet med konvensjonelle UASB bioreaktorer [3, 13,14].

En versjon av EGSB er indre sirkulasjon (IC) bioreaktor som bestir av to UASB enheter. Det
meste av det organiske materiale blir omdannet til biogass i den nedre UASB enheten, for si
bli samlet i en separator hvor det dannes et gass loft som transporterer gass og veaske til
toppen av reaktoren. Her blir gassen fjernet fra bioreaktoren, mens vasken returnerer tilbake
til Bunnen, vist ved figur 6.4. Vaske sirkulasjonen skapt av biogassen resulterer i en forbedret
kontrakt mellom slam og avfallsvann, og stremningshastighet kan ligge mellom 25-30 m/t
[3,14].

degassing tank

R - [T

2nd zeparator
polishitg compartiment
downer .
riser
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. espanded bed
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tistribution System
infieent - % ?

Figur 6.4 BIOPAQ® [C-reakior [14]
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6.4 Expanded bed (EB) og Fluidized bed (FB)

I EB og FB reaktorene dannes det biofilm pa sma bearepartikler med en diameter mellom 0,2
til 0,5mm. Reaktorene blir drevet pa samme méate som ved UAF og USAB reaktorer, men
med en heyere gjennomstremningshastighet. Partiklene med biofilm (biopartikler) vil da
holdes flytende av gjennomstremningen av avfallsvann.

I EB reaktorer serger gjennomstremningshastighet pa rundt 2mv/t for at slammet bestaende av
biopartikler blir ekspandert med 15 til 30 %. Ved denne ekspansjonen vil biopartiklene holdes
pa den relativ samme posisjonen pd grunn av kontakten med nzrliggende biopartikler.

I FB reaktorer blir det benyttet en hoyere gjennomstremning hastighet (rundt 20m/t), noe som
resulterer i en ekspansjon pd rundt 100 % av volumet og hey turbulens. Under disse
forholdene vil biopartiklene bevege seg mer fritt i forbold til EB. Gass produksjon resuiterer
ogsa 1 turbulens som serger for en god blanding, og slam separator ma som regel benyttes for
at biomassen skal holdes tilbake i reaktoren. Biopartiklene resulterer i et hay spesifikk
overflate areal og dette resulterer i en sveert hay biomasse konsentrasjon i EB og FB systemer.
Pa grunn av en hey vaskestrom er ofte energi behovet storre enn ved de andre anaerobe hoy-

rate prosessene [3,5,7].

6.5 Sammenligning av de ulike prosessene

Den hayeste fierningsraten av loselig organisk materiale blir vanligvis oppnadd i EGSB, EB
og I'B systemene pa grunn hey biomasse konsentrasjon og god kontakt mellom slam og
avfallsvann, som gir effektiv massetransport av substrat. Hoy fjerningsrate kan ogsa bli
oppnadd i UASB systemene, spesielt nar det dannes lett sedimenterbare slamgranulater. Dette
skylles hoy biomassekonsentrasjon i det granulerte slammet, og blanding av reaktor innholdet
ved hjelp av fadestrammen og produsert biogass. Fjerningsraten er lavere i AF systemene pa
grunn av lavere biomassekonsentrasjon og darligere blandings muligheter. AC systemer har
den laveste biomassekonsentrasjonen, og dermed den laveste flerningsraten. Selv om det
dannes sedimenterbart slam, vil mekanisk blanding av reaktor innholdet forhindre dannelsen
av de tette, lett sedimenterbare slamgranulatene som dannes i UASB systemene. Figur 6.5
viser utviklingen av hey-rate reaktor systemer, og at hayere slam konsentrasjon og en

forbedret kontakt mellom slam og avfallsvann gir hayere kapasitet [3].
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Figur 6.5 Relativ belastnings kapasitet for ulike anaerobe behandlings systemer [3].
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7. Etylenglykol (EG) og Polyetylenglykol (PEG)

Etylenglykol (EG) er et vannleselig organisk kjemikalie som har kjemisk formel C;HgO, og er
ut i fra APHA (Public Health Association) og OECD tester lett biologisknedbrytbart [21]. EG
blir produsert fra etylen via etylenoksid som reagerer med vann og danner BEG vist ved

reaksjon 7-1 [20].
CH»CH>O + H,0 — HOCH,CH,0H (7-1)

Polyetylenglykol (PEG) har kjemisk formel OH(CH,CH20),I1 og er polymerer av etylenoksid
(CH,CH,O). Ofte betegnes PEG med molekylvekt, for eksempel betegnes polyetylenglykol
med molekylvekt pd 10000 g/mol som PEG-10000. I studier som har blitt giennomfort pa
nedbrytning av PEG har vist at PEG er bionedbrytbart bade aerobt og anaerobt. Noen studier
har vist at sterrelsen p& molekylet paviker nedbrytningen, mens andre derimot har vist at

sterrelsen pd PEG molekyler ikke hadde noen signifikant betydning for nedbrytbarheten [22].

EG og PEG har mange bruksomrader og brukes blant annet til produksjon av frostveeske,
polyester, asfalt, maling, bremsevaske og til avising av fly. I offshore industrien brukes
etylenglykoler blant annet til terking av naturgass, som 1s-/kondensfjerner ved transport av

gass i rerledninger for & forhindre hydratdannelse, og som lgsemiddel [20,21,23]

7.1 Anaerob behandling av etylenglykol

Dwyer og Tiedje (1984) har studert nedbrytningen av EG og PEG med metanproduserende
bakterier [15]. De sa pa anaerob nedbrytning av EG, dietylenglykol (DEG), PEG-400, PEG-
10000 og PEG-20000 ved 37 °C. De fem substratene utgjorde 0,2 % av mediet noe som
tilsvarte 36mM EG (36mM etylenoksid, 2230mg/l), 21mM DEG (42mM etylenoksid, 2600
mg/l), SmM PEG-400, 2mM PEG-1000, og 0,1mM PEG-20000 (45mM etylenoksid, 2790 g/1
for hver). Den benyttede biomassen badde en akklimatiserings periode pa 30 uker for
tilvenning til de fem ulike substratene. Det ble deretter overfert 10ml av biomasse
akklimatisert for hvert enkelt substrat til 90m! av medium som inncholdt de respektive
substratene. Figur 7.1 viser dannelsen av malte reaksjonsprodukter som ble funnet i forsakene
med EG og DEG.
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Figur 7.1 Mélte produkter ved nedbrytning av ED og DEG [15].

Ut 1 fra den parallelle dannelsen av etanol og eddiksyre ble det konkludert at EG blir
omdannet til bade etanol og eddiksyre (dismutering). Figuren viser ogsa at omdanning av
etanol til eddiksyre startet etter 2,9 dager (70 timer), og at EG var fullstedig nedbrutt for
omdanningen av etanol startet. I forseket med DEG ble etano! omdannet under forbruk av
DEG, og etanol ble ikke fullstendig oksidert til eddiksyre i lepet av forseket (figur 7.1).

Det ble beregnet at 40mM EG vil produsere ca. 20mM etanol og ca. 20mM eddiksyre, som vil

gi en teoretisk metan produksjon p 1,0 mmol, vist ved likning 7-2.
4HO-CH,-CH,-OH — 2CH3CH,0H + 2CH;COOH (7-2)
2CH;CH,OH + 2H,0 — 2CH3COOH + 4H,

4H; + COy — CH4 + 2H,O

Ut i fra teoretiske metan produksjon ved anacrob nedbrytning av 40mM EG og malt
metanproduksjon ble det konkludert at metan ble kun produsert av hydrogen fra etanol
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oksidasjon (likning 7-2), ved at mengde av metan var en fjerdedel av eddiksyre
konsentrasjonen (100ml praver).

Lignende studier pa PEG-400 viste lav etanol akkumulering (0,75 til 2,75 dager), metan og
etanol ble pdvist ved samme tidspunkt, og at metan produksjonen gkte til etanol ble borte.
Dette underbygget pastanden at metan kun ble produsert av hydrogen fra oksidasjon av etanol
(likning 7-2).

Studier pa PEG-1000 og PEG-20000 viste at det ble produsert metan, etanol, eddiksyre og EG
(4 til 5SmM). Etanol ble kun pavist i sma konsentrasjoner, og mest sannsynlig var hydrolyse
det begrensende trinnet. Ved 5,25 dager (126 timer) var mengden av metan (mmol) en

fjerdedel av sluttkonsentrasjonen (mmol) til eddiksyre.

Nedbrytningsproduktene til PEG-1000 og PEG-20000 ble nesten fullstendig nedbrutt innen
12 dager, mens for EG, DEG og PEG-400 akkumulerte eddiksyre uten noen péfaigende
oksidasjon (figur 7.1). pH for EG, DEG og PEG-400 falt il 6.0 under vekstperioden, mens
PEG-1000 og PEG-20000 beholdt en pH rundt 7,0 til 7,2.

Ved mikroskopisk vurdering paviste Dwyer og Tiedje (1984) at biomasse akklimatisert for
EG, DEG og PEG-400 ble dominert av to morfologiske typer av bakterier. Disse ble isolert
fra DEG biomasse og identifisert som Methanobacterium (HMB) og Desulfovibrio (SRB).
Biomasse akklimatisert for PEG-1000 og PEG-20 000 inneholdt mindre karakteristisk, og mer
varierte morfologiske typer av bakterier. En uke etter overforsel til ferskt medium inneholdt

begge provene et stort antall av Methanosarcina (AMB).

I forsgkene ble det utfart malinger pa nedbrytningshastighet og vekstutbytte. Resultatene viste
en nedgang i nedbrytingshastighet ved okt molekylvekt til substratene. Den oppgitte
vekstutbytte faktoren ble funnet ved at det ble tatt prover ved start og etter 5,25 dager (126
timer) og beregnet ved & bestemme protein konsentrasjon. Vekstutbyttet ble dermed uttrykt
som mikrogram av protein dannet per mmol av etylenoksid enheter nedbrutt. Det ble papekt at
rapportert vekstutbytte for DEG biomasse kunne vare for lavi pé grunn av etanol ikke ble
fullstendig oksidert til eddiksyre (Figur 7.1). Produksjonshastighet av intermedizre produkter
(etanol og eddiksyre), karbon gjenvinning og vekstutbytte for de ulike substratene er vist i
tabell 7.1 [15].
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Tabell 7.1 Resultater pa nedbrytningshastighet og vekstutbytte [15].

ubsrar Hastighet produkt dannelse % karbon Uthyttefaktor Utbytiefaktor™*
(mM C Uri)* gemvinning (ug/mmol av C;U7)  (gKOF/gKOF)  (gKOF/gVSS)
EG 0,84 + 0,04 86-88 144 0,0047 0,0067
DEG 0,73 £ 0,05 85-89 148 0,0048 0,0068
PEG-400 0,66+ 0,03 69-75 182 0,0058 0,0082
PEG-1000 0,36 = 0,04 59-63 437 0,0141 0,0201
PEG-26000 0,13+ 0,01 84-87 512 0,0165 0,0234

*Verdiene er uttrykt ved mM etylenoksid nedbrutt, som tilsvarer etanol og eddiksyre (enheter som inneholder to
karbonatomer, C, U). En produkidannelse p& 0,5 mM edikksyre og 0,5 mM etanol per time ble antatt til 4
indikere en hastighet pa 1.0 mM etylen oksid enheter metabolisert per time. " Verdiene er beregnet ut i fra
pg/mmol av C, U, antatt at VSS bestér av 55 % protein.

Det relativt hoyere vekstutbytte for substratene med hay molekylvekt var uventet og disse

resultatene kunne skyldes enten en ekning av vekstutbytiet pd grunn av metabolisering av

eddiksyre, eller pa grunn av forskjeller i metabolisme mellom dominerende bakteriegrupper.

Basert pa identifisering og sekvensen av dannede reaksjonsprodukter ble det foreslatt foreslo
en nedbrytningsrute for EG, vist ved figur 7.2.

HO-CHy~CHy~OH

H,0
CH3GHO
HaO, ,
2l _ - 3
CHZCOOH CH3CH,OH
HaO
2Hy GO, 4]

CH,COO0H CH,
Figur 7.2 Foreslitt nedbrytningsrute for ED av metan produserende bakterier [15].
EG dehydreres til acetaldehyd som deretter omdannes til eddiksyre og etanol. Etanol blir

omdannet til eddiksyre, og hydrogen produsert fra denne reaksjonen blir omdannet til metan.

Ut i fra stokiometri og sekvensen pa reaksjonsproduktene som ble malt, figur 7.1, ble det
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diskutert at andre nedbrytningsruter virker usannsynlige, selv om andre muligheter finnes. En
mulighet er at ED kan bli hydrert til etanol med hydrogen fra acetaldehyde oksidasjonen til

eddiksyre, men dette vil kreve spesielle enzymer og er dermed mindre sannsynlig.

Stewart et al (1995) [16] studerte blant annct effekten av ulike konsentrasjoner av EG pa
eddiksyre forbrukende metanproduserende bakterier. Det ble utfort en anaerobisk toksisitets-
test (ATA) pé 35 °C ved at biomasse dyrket med glukose og eddiksyre ble tilsatt 50ul
eddiksyre per dag (1120mgCOD/I-d). Nar det ble oppnadd en konstant biogassproduksjon
(etter 11dager) ble det tilsatt 5000, 10000, 15000 og 20000mg/l med EG. Eddiksyren som ble
tilsatt ble justert daglig for 4 ikke over stige 1120 mg COD/. Effekten av detie pa
eddiksyreforbruket ble sammenlignet med kontroll uten tilsatt ED. Inhibering ble definert ved
en nedgang i metan produksjon sammenlignet med kontroll. Resultatene fra ATA er gjengitt i
figur 7.3 [16].

1000 : f . }

- Contro! . 5000 mg/ —— 10000 mg/!
—=— 15000 mg/l - 20000 mg/)
800 +

| All concentrations given -

are as sthylene glycol _,.FF-
600 -

spike

vvvvvvvvvvvvvvvvv

400

Avarage Cumulative Methane, mL

Time, Days

Figur 7.3 ATA for EG [16].

Figur 7.3 visert at eddiksyreforbruket ble fullstedig inhibert av EG for alle fire tilsatte
konsentrasjoner. Det ble konkludert med at dette skyldes at bikarbonatalkaliniteten ble
oppbrukt, ettersom pI ble redusert til mellom 4.7 og 5,4, og grunnen il pH reduksjonen var
at EG ble omdannet til korte fettsyrer (eddiksyre).

Det ble ogsd sett pa bionedbrytbarhet, og hvilke intermedizere produkter som ble dannet under
nedbrytningsprosessen ved at det ble utfort biokjemisk metan potensial (BMP) test. Dette ble
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utfort pi samme mate som ATA, men eddiksyre ble kun tilsatt frem til dagen for EG ble
tilsatt. Resultater fra BMP er gjengitt i figur 7.4 og tabell 7.2 [16].

- 16000 mgfi = 20000 mg/l
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:
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S
&

All concentrations given
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o : ; ! :
¢ 10 20 30 40 50 60
Time, Days
Figur 7.4 BMP for EG [16].
Tabell 7.2 BMP test resultater [16].
EG Gjenveerende EG Fjerning VSS Start  VSSShutt  pH Shur*  Eddiksyre  Propionat
(mg/) | (mg/l) (%%) (mg/l) (mg/lj (mg/l) (mg/l)
5000 <3 >99.9 2410 1815 6,7 <] <1
100060 | <5 99,9 2320 1785 7.2 <1 <1
15000 173 98,8 2540 1900 5,0 5335 54
20000 | 205 99.0 2905 2670 4,8 6977 220

*Gjennomsnittlig pH ved start var 7,0.

BMP test viste at gassproduksjonen for 5000mg/l EG var 74-79% av teoretisk, og det ble kun

pévist korte fettsyrer (<lmg/l) ved avsluttet test. EG konsentrasjon pa 10000mg/1 produserte
72-74% av teoretisk gassproduksjon. For 15000 og 20000 mg/l EG var gassproduksjonen kun
15-17 % av teoretisk verdi for 15000mg/l, og 9-14 % av teoretisk verdi for 20000 mg/l.

Denne gassen ble produsert for pH inhiberingen skjedde. Det ble pavist eddiksyre,

propionsyre og spor av propanol, etanol, acetaldehyd eller etylenoksid, og en komponent med

molekyl vekt pd 70 g/mol som kunne vere vinyleter.
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Ved & anta at alt EG ble omdannet til eddiksyre ble det beregnet et forhold mellom total
potensiell eddiksyre konsentrasjon (fra EG og tilsatt eddiksyre) og tilgjengelig bikarbonat
alkalinitet (TPHAc/BA). Bikarbonat alkalinitet i kontroll ble malt fra 4300mg/1 til 4700mg/1
som CaCO; (43-47mM). Det ble observert at en hoy EG konsentrasjon resulterte i et hayt
forholdstali, og at 4,3 TPHA¢/BA var den maksimale mengden av ED som kunne tilsettes,
vist 1 tabell 7.3,

Tabell 7.3 Potensicll eddiksyre konsentrasjon og inhibering for ATA og BMP [16].

EG Ekvivalent Tilsart eddiksyre TPHAc/BA* Observert inhibering
(mgil) | eddiksyre (mM} — ATA (mM) ATA BMP ATA BMP
5000 101 112 4,53 2,15 JA NEI
10000 | 202 36 5.49 43 JA NEI
15000 | 303 37,3 7,24 6,45 JA JA
20000 | 404 37.3 9,39 8,6 JA JA

*Total potensiell eddiksyre/ tilgjengelig bikarbonat alkalinitet, antatt 47 mM som tilgjengelig alkalinitet.

Stewart et al (1995) konkluderte ut i fra disse resultatene at anaerob behandling med EG
konsentrasjon heyere enn 10000mg/l med bikarbonat alkalinitet fra 4500mg/] til 5000mg/1
som CaCOj; ikke er mulig pa grunn av pH inhibering. Da m& mer alkalinitet tilsetts.

I studiet av Schonberg et al (1997) [17] ble det blant annet sett pa anaerob behandling av
avfallsvann som inneholdt hoye konsentrasjoner av EG (2300 mg/l), formaldehyd (473 mg/1)
og acetaldehyde (27 mg/1), og lave konsentrasjoner (>50mg/l) av andre forbindelser. Det ble
utfert ATA (35 °C) ved at biomasse dyrket med eddiksyre ble tilsatt avfallsvann med TOC
konsentrasjoner fra 54 mg/l opptil 1392 mg/l. Ingen av provene viste inhibering av gass
produksjon, og hey TOC konsentrasjon resulterte i en heyere gass produksjon [17]. De

konkluderte med at behandling av bl.a. EG vil ikke vere problematisk i en anaerob prosess.

I studiet av Schoenberg et al. (2000) [18] ble kinetikken ved anaerob nedbrytning av
propylenglykol (PG) basert og EG basert avisingsvaske for fly (Type 1 ADF) karakterisert
ved bruk av suspendert vekst i sekvensiell batch reaktorer (SBR). Ferste-ordens
nedbrytningskonstanter ble bestemt for kontinuerlig gjennomstremnings systemer (CFSTR)
og for SBR system. Det ble ogsa sett p4 effekt av temperatur og substrat fodekonsentrasjon i
CFSTR.
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CFSTR hadde substrat fodekonsentrasjon pa 9000 mgKOF/1 og oppholdstid (SRT) ble satt til
15 dager. Ved oppnadd steady state ble det tatt prover til analyse av intermedizre produkter,
og produsert gass ble analysert for andel metan innhold. Deretter ble oppholdstiden redusert
0g nye prver ble tatt etter steady-state pénytt ble oppnadd. Resultatene for lost KOF i utlap
og konsentrasjon av intermedizre nedbrytningsprodukter er gjengitt i tabell 7.4. for PG og
tabell 7.5 for EG.

Tabell 7.4 PG-basert Type 1 ADF [18].

SRT KOF tqp n-Propanol Eddiksyre Propionsyre Smorsyre
(d) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l)
15 194 ND <5 <5 NB
12 160 ND 7.2 ND ND
11 176 ND <5 <5 ND
10 202 ND <5 ND ND
8.6 198 ND 53 ND ND
7.5 730 ND 91 300 5,9
6,7 825 <5 59 320 5,7
6,0 933 ND 56 370 5,7
55 1020 ND 34 460 9.4
5,0 1220 29 20 350 9.6
4.5 1766 42 21 960 10
4.0 7350 400 42 4000 8,1

ND= ikke detektert.

Tabell 7.5 EG-basert Type 1 ADF [18].

SRT KOF Etanol Eddiksyre Propionsyre Smorsyre
(@ (mgl (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l)
15 124 ND <5 <35 ND

10 109 ND <5 17 ND
7.5 220 ND 52 45 <5

For PG-basert Type 1 ADF ble det pavist en diskontinuitet i steady state last KOF i utlep ved
rundt 8 dagers oppholdstid, og igjen ved rundt 4 dager, som sannsynligvis indikerer tap av
kritiske bakteriepopulasjoner  (tabell 74). Det ble derfor bestemt forsteordens
hastighetskonstanter separat med data mellom 8 til 15 dager, og fra 4 til 8 dagers oppholdstid.

Farsteordens substratfjerningskonstantene var 3,5 d”' mellom 15 og 8 dager, og 1,52 4!
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mellom 8 og 4 dager. Differansen skyldes at biomasse ikke er del av substratfjernings-
konstantene, og ved kort oppholdstid ble det indikert tap av biomasse. For EG-basert Type 1
ADF ble det ikke oppnidd steady state ved 6 dagers oppholdstid, og ferste-ordens kinetisk
konstant pa 5,24 d! ble bestemt for regionen mellom 7,5 og 15 dagers oppholdstid.

Temperatur effekt pa nedbrytningsprosessen ble undersekt ved at temperaturen ble redusert
mens oppholdstid og fedekonsentrasjon ble holdt konstant (15 dager, 9000 mgKOFL/).

Resultatene er gjengitt i tabell 7.6 og tabell 7.7.

Tabell 7.6 Temperatur effekt pd PG-basert Type 1 ADF ved steady state [18].

Temperatur  KOF 4, n-Propanol  Eddiksyre  Propionsyre  Smarsyre

(°C) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/ly
35 204 - - - -
30 235 ND 40 8,3 <5
25 344 ND 80 18 <5
20 5350 ND 450 2300 80
15 7350 300 130 4200 15

Tabell 7.7 Temperatur effekt pd EG-basert Type 1 ADF ved steady state [18].

Temperatur KOF 1p Etanol Eddiksyre  Propionsyre  Smorsyre
(°C) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/lj (mg/lj
35 128 - - - -
30 111 ND <5 5,7 ND
25 245 ND 64 41 <5

20 6820 150 5600 69 ND

Resultatene viste en lav temperatur effekt pa anaerob nedbrytning av bade PG og EG fra 35
°C ned til 25 °C, og stor temperatur effekt ved temperatur lavere enn 25 °C. En skarp skille
mellom balansert og ustabil prosess, og ikke en progressiv nedgang ble observert for begge

substratene (tabell 7.6 og 7.7).

Effekt av substrat fadekonsentrasjon ble undersekt ved at konsenirasjonen i fedestrammen ble
okt, mens oppholdstid og temperatur ble holdt konstant (15 dager, 35 °C). Resultatene er
gjengitt i tabell 7.8 og tabell 7.9.
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Tabell 7.8 Substrat fadekonsentrasjon effekt pA PG-basert Type 1 ADF ved steady state [18].

Fede kons. KOFuop  n-Propanol  Eddiksyre  Propionsyre Smarsyre

(mgKOF/) — (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l)
9000 176 - - - N
12000 338 ND 8,7 ND ND
15000 347 ND 11 <5 ND
20000 14600 53 80 10200 <5

Tabell 7.9 Substrat fadekonsentrasjon effekt pa EG-basert Type 1 ADF ved steady state [18].

Fode kons. KOF yrop Etanol Lddiksyre  Propionsyre  Smorsyre

(mgKOIl) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l) (mg/l)
9000 88 - - - -
12000 179 - 5,7 6,4 ND
15000 261 - 7,0 7,4 ND
20000 726 <3 160 180 ND
25000 16906 650 13800 81 ND

En skarp skille i steady state utlaps los KOF ble sett for begge substratene ut i fra data i tabell
7.8 og tabell 7.9. Det er tydelig at syreakkumulering fordrsaket inhiberingen ved heyest
substratkonsentrasjon hhv propionsyre for PG og eddiksyre for EG.

Batch kinetikk studier ble utfert under steady state med 15 dagers oppholdstid, 35 °C og
substrat fodekonsentrasjon pa 9000 mgKOF/1 ved at endring i lost KOF ble mélt over en 24
timers periode. En batch farste-ordens nedbrytningshastighets konstant pa 1,94 d! ble bestemt
for PG-basert Type 1 ADF, mens en verdi pa 3,49 d” ble bestemt for EG-basert Type 1 ADF.

Det ble funnet lavere kinetiske konstanter for PG-basert Type 1 ADF for bade CFSTR og for
batch, og dette skyldes mest sannsynlig at PG 0g EG har ulike anaerobe nedbryntings veier.
PG blir omdannet til n-propanol og propionsyre, n-propanol blir omdannet til propionsyre, og
propionsyre blir deretter omdannet til eddiksyre. EG blir omdannet til etanol og eddiksyre, og
etanol blir deretter omdannet til eddiksyre. Dette er vist i figur 7.5.
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Figur 7.5 Nedbrytningsrute for anaerob nedbrytning av EG og PG.

Dannelsen av propionsyre fra n-propanol ved nedbrytning av PG resulterer i et ekstra
metabolsk trinn i forhold til nedbrytning av EG. Anaerobisk oksidasjon av propanol og etanol
har omirent samme sensitivitet pa hydrogen konsentrasjon, mens oksidasjon av propionsyre er
spesielt sensitiv p4 hydrogen inhibering. Ut i fra dette er det sannsynligvis anaerobisk
oksidasjon av propionsyre som farer til lavere nedbrytningshastighet for anaerob nedbrytning
av PG-basert Type 1 ADF.

Zitomer og Tonuk (2003) [19] rapporterte kontinuerlig gjennomstremning og batch kinetikk
data ved anaerob nedbrytning av PG-basert ADF i CSTR, AF, og FB bioreaktorer ved at det
ble bestemt nedbrytningshastighet og KOF konsentrasjoner i utlapet for hver reaktor. Det ble
0gsa seﬁ pd effekten av temperatur pa nedbryiningshastigheten. Nulte-ordens utrykk ble
benyttet til 4 bestemme maksimum spesifikk nedbrytningshastighet ut i fra analyse av batch
data. Daglige innlep og utlep KOF analyse resultater for kontinuerlig giennomstremning er

gjengitt i tabell 7.10.

Tabell 7.10 KOF analyser resultater ved kontinuerlig gjennomstremning[19].

Organisk KOF Spesifikk KOF

belasming ~ HRT  Innlop KOFi Utlop KOF, ferning  VSS i aktivt voham fjernings rate kas *

Reaktor  (gKOF/ldag) (1) (mg/l) (mg/l) (%) (mg/l) (mgKOFfmg VS-dag)
CSTR 0,60 720 18320 +660 1010 £300 93 670 120 0,86 +0.24
AF 2,9 10 980 +60 340 £100 65 5680 + 120 0,35+ 0,08
FB 11 4,5 2180 - 200 290+ 210 87 17430 +1200 0,58+ 0,18

*k35=[(KOFi-KOFe)-Q](VA-VS), der kss=spesifikk KOF fj erningshastighet ved 35°C (mgKOF/mgVvS-dag).,
KOFi og KOFe— gjennomsnittlig filtert KOF konsentrasjon i khv. innlep og utiep (mg/h),
=veskestrom {l/dag), VA=aktivt reaktor volum (1. og VS=volatilt fast stoff.
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FB inneholdt den hoyeste konsentrasjonen av biomasse, mens CSTR inneholdt laveste
biomasse konsentrasjon, dette gjenspeiler den organiske belastningen til de ulike reaktorene
(tabell 7.10). Basert pa KOF fjerning og suspendert fast stoff malinger ble observert
vekstutbytte (Yous) for PG-basert ADF pa 0,034 +0,0086g(VSS)/gKOF estimert fra CSTR
data (SRT=30dager).

CSTR spesifikk KOF fjerningshastighet ved 35 og 24 °C ble bestemt fra batch data til
henholdsvis 0,78 og 0,46 mgKOF/mgVSS-dag. AF og FB batch kinetikk resultater er gjengitt

itabell 7.11.

Tabell 7.11 AF og FB batch resultater [18].

Spesifikk KOF fjerningshastighet
Temperatur KOF fjernings hastighet for hele prosessen
°Cj {mgKOF/mgVS5-dag) {mgKOF/l--dag)
AF 35 0,41 + 0,017 2.3
AF 24 0,19 4+ 0,0058 1,1
FB 35 0,93+ 0,0 16,2
FB 24 0,28+ 0,012 4.9
FB 11 0,028 £ 0,0012 0,49

Spesifikk fjerningshastigheter for CSTR og FB var heyere enn i AF bioreaktor. Lavere
spesifikke hastigheter ved AF skyldes mest sannsynlig darlig kontakt mellom biomasse og
substrat i disse reaktorene ved at det ble observert at biomassen hadde dannet relativ tykk
biofilm og store slamopphopninger ved bunnen av bioreaktoren. Selv om spesifikk KOF
fierningshastigheten var relativ hay i CSTR var biomasse konsentrasjonen lav og derfor var
KOF fjerningshastigheten for hele prosessen (mgKOF/I-d) lav sammenlignet med AF og I'B.
AF hadde relativ hoy biomasse konsentrasjon og derfor ogsd relativ hay KOF
fjerningshastighet for hele prosessen, selv om spesifikk hastighet var lav. FB immobiliserte

hoy biomasse og hadde den hgyeste KOF fjerningshastigheten for hele prosessen.
Ut i fra spesifikke hastighetskonstanter og temperatur ble temperatur effekten beregnet ut i fra

Arrhenius likning (likning 5-4) for AF og FB. Gjennomsnittlig @ verdi var pa 1,11 +£ 0,038
(11til 35 °C).
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7.2 Kommentar til littercere funn

Dwyer og Tiedje (1984) viste at under anaerob nedbrytning blir metan ogsd produsert fra
andre intermediare produkter foruten eddiksyre. Ut i fra figur 7.1 kan det ses at EG omdannes
raskt av acidogene bakterier til eddiksyre og etanol. Acidogenebakterier har en hay
veksthastighet og EG blir fullstendig nedbrutt inne to dager. Deretter observeres en stabil
eddiksyre konsentrasjon p4 20mM fra 1,5 til 3 dager som indikerer at 50 % av EG er blitt
omdannet til eddiksyre. Etter 3 dager okes eddiksyre konsentrasjonen omvent proporsjonalt
med etanol konsentrasjonen ved at etanol ble oksidert til eddiksyre og hydrogen. Dette ble
trolig utfert av acetogene bakterier og pa grunn av lav veksthastighet til disse startet
oksidasjonen av etanol forst etter 3 dager. Nedbrytningen av DEG viste et noe annerledes
bilde sammenlignet med EG ved at metan produksjonen startet etter kun 1 dag (24 timer), og
at ctanol ikke ble fullstendig nedbrutt (figur 7.1). Det ble konkludert med at etanol ble
oksidert under forbruk av DEG. Pavisning av at biomassen var dominert av
Methanobacterium (HMB) og Desulfovibrio (SRB), som kan vokse symbiotisk, bekreftet at
metan ble produsert av hydrogen fra oksidasjonen av etanol. Andre alternativer kan vare at
metan i tillegg ogsd ble produsert av AMB fra etanol, eller at IIMB danner metan fra
hydrogen produsert av acidogene bakterier eller SRB. Figur 7.1 viser at
eddiksyrekonsentrasjonen forst ndr et plat etter 2,1 dager, for deretter a fortsette & stige opp
mot 40mM. Dette kan vere en indikasjon pa at metan ble forst dannet fra acetogen oksidasjon

forst etter 2,8 dager (68 timer).

Resultatene viste at det ikke ble produsert metan fra eddiksyre i lopet av 5,4 dager (130 timer)
ved nedbrytning av EG (figur 7.1), og dermed at vekst kinetikken til AMB vil virke
bestemmende for denne prosessen. Fra figur 5.1 vises det at Methanosarcina (AMB) krever en
SRT fra 3 til 5 dager, mens Methanosaeta m& ha en SRT > 12 dager. Fra tabell 3.5 har
Methanosarcina s pd 0,336 1/d, mens Methanosaeta har Umaks pa 0,072 1/d. Tabell 7.12

viser oppgitte kinetiske verdier i litteraturen [1,5,7] for anaerob vekst pa eddiksyre.

Tabell 7.12 Kinetiske verdier for vekst pd eddiksyre ved 35 °C M,5.7].

Homais 1/d Ks K4

Eddiksyre 0,30-0,40 60-200 0,01-0,04
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Lav vekst hastighet til AMB pé eddiksyre forte til akkumulering av eddiksyre og dermed
reduksjon av pH til 6,0, som vil inhibere vekst av metan produserende bakterier. Det ble
derfor heller ikke pavist Methanosarcina i prevene med EG, DEG og PEG-400.

- PEG-1000 og PEG-20000 ble nesten fullstendig omdannet til biogass i lopet av 12 dager og
beholdt en pH rundt 7,0 til 7,2. Dette skyldes antakelig at substratene matte hydrolyseres far
acidogene bakterier kunne omdannet dem til eddiksyre og etanol, og AMB fikk dermed en
tiltrekkelig SRT til 4 omdanne eddiksyre til metan slik at pH ikke ble redusert i disse pravene.
Nar det gjelder vektutbytte ble det funnet hoyere vekstutbytte for substratene med hoy
molekylvekt. Grunner til dette kunne ut i fra Dwyer og Tiedje ( 1984) veere enten en gkning av
vekstutbytiet pA grunn av metabolisering av eddiksyre, eller pd grunn av forskjeller i
metabolisme mellom dominerende bakteriegrupper. I tilegg til dette kan ogsd en drsak vere at
vekstutbytte ble kalkulert ved 5,25 dager (126 timer) for alle fem substratene og siden det ble
pavist en nedgang i nedbrytningshastighet ved okt molekylvekt, kan det antas hoyere
biomassekonsentrasjon ved fem dager for substrater som krevde en lengre nedbrytningstid.
Fra figur 7.1 ser det ut at EG ble fullstendig nedbrutt innen to dager, og har derfor antagelig
en lavere biomasse konsentrasjon ved fem dager nar det kun er eddiksyre igjen som substrat.

Dette kan ogsé veere drsaken til lave vekstutbytte verdier for samtli ge substrater.

Resulter fra ATA studien i Stewart et al (1995) viste at den anaerobe prosessen er sensitiv
ovenfor en hey organisk belastning ved at acidogene bakterier produserer surc
fermenteringsprodukter raskere enn acedogene og metan produserende bakterier har kapasitet
til & forbruke dem. Dette skyldes at acidogene bakterier har en hayere veksthastighet, noe som
kan fere til en forsurning av den anaerobe prosessen ved hay organisk belastning, vist ved
figur 5.3.

Det ble oppgitt en daglig teoretisk gassproduksjon pa 44 ml/d. Man kan se i figur 7.4 at etter
11 dager var det blitt produsert 500ml gass, noe som er 3,3 % over den oppgitte teoretiske
verdien. Ved & beregne teoretisk gass produksjon etter 11 dager basert pa tilsatt KOF ved at
det ble tilsatt 616 mg KOF (1120mg KOF-11dager/20ml (50ml praver)). Dette vil gi en
teoretisk metanproduksjon pad 246,5ml (0,4 1CH,/gKOF), og en teoretisk biogassgass
produksjon pa 492,5ml (50 % CHy). Dette tilsvarer en daglig teoretisk gassproduksjon pa 44,8
ml/d, og ligger ogsi under den observerte metanproduksjonen fra figur 7.3 pd 250ml, og
observert gassproduksjon fra figur 7.4 (500ml) etter 11 dager. Disse beregningene har ikke

medregnet at en andel pd rundt 5 % av substratet vil bli benyttet til biomasse vekst. P4 samme
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- mate kan en beregne teoretisk gassproduksjon for 5000mg/1 og 100000mg/1 EG til 206,4ml og
412,8m1. Ut i fra figur 7,4 ble det produsert 190ml gass fra 5000mg/1 EG som tilsvarer 92,2 %
av teoretisk gassproduksjon, og 300m! gass i fra 10000 mg/l EG som tilsvarer 72,8% av
teoretisk gassproduksjon. Beregningen for 5000mg/l EG stemmer ikke overens med Stewart
ct al (1995) der det ble rapportert at gassproduksjon for 5000mg/l EG var 74-79% av teoretisk
verdi. Beregningen for 10000mg/l EG stemmer derimot med Stewart et al (1995) som oppgav
at gassproduksjon for 10000mg/l EG var 72-74% av teoretisk gassproduksjon. I mine
beregninger antas det at alt substratet blir omgjort til biogass, og det er derfor ikke tatt hensyn
til at biomasse konsentrasjonen var lavere ved slutten enn starten av forseket, vist i tabell 7.2.
Pa grunn av at EG ble fullstendig nedbrutt og at det ikke ble pavist intermedizre produkter
(Tabell 7,2) kan det antas at det er en lavere andel av karbondioksid i biogassen som er
arsaken til en lavere biogass produksjon. Dette kan ogsd veere arsaken til ulike teoretiske
gassproduksjons verdier. Stewart et al (1995) oppgav kumulativ metanproduksjon pér dag for
ATA (firgur 7.3) i mens BMP test som er oppgitt i kumulativ gassproduksjon per dag (figur
7.4). Kan se ut i fra figur 7.3 at det ble dannet 258ml metan, mens figur 7.4 viser en
biogassproduksjon pé 462ml etter 10 dager. Dette gir en andel metan i biogass pa 55,8 %, som
er hoyere enn forventet ved at teoretisk andel av metan i biogass for eddiksyre er 50 %
(likning 3-11 og tabell 3.1). Dette kan skyldes at mengde av karbondioksid i produsert biogass
er vanligvis lavere enn teoretisk andel pa grunn av karbondioksid har relativ hoy lgselighet i
vann og kan bli bundet til vann fasen [3]. Ved 4 benytte en metan andel i biogassen p& 67 %
vil biogassproduksjonen veere tilneermet lik teoretisk produksjon for prove med 5000 mg/l
EG. For prove med 1000 mg/l EG kan det ses i figur 7.4 at mellom dag 20 og 35 var
biogassproduksjonen Javere enn 44 ml/d, som tyder pi at nedbrytningsprosessen ble inhibert
trolig pd grunn av redusert ptl. Den reduserte biogassproduksjonen (ml/d) kan veere arsaken
til ca 27 % lavere biogassproduksjon (ml/gKOF).

Schonberg et al (1997) viste at avfallsvann med TOC konsentrasjon opptil 1392me/] ikke
ferte til inhibering av den anaerobe prosessen. Dette var forventet ut i fra resultatene i Stewart
et al (1995) som observerte ingen inhibering for 8506mgTOC/], beregnet ut fra BMP test
prove med 10000 mgEG/1 som ble totalt tilsatt 25220mgKOF/I (tabell 7.3). I motsetning til
9068mgTOC/], beregnet ut fra ATA test preve med 5000 mgEG/ som ble totalt tilsatt
25490mgKOF/] (tabell 7.3), som ferte til inhibering av den anaerobe prosessen pa grunn av
akkumulering av fettsyrer og fall i pH.
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Schoenberget et al. (2000) paviste lavere kinetiske konstanter for PG enn EG og konkluderte
med at dette skyldes at PG og EG har ulike anaerobe nedbrytningsveier. Siden symbiotisk
nedbrytning av propionsyre frigir 25,6 kJ/mol, mens symbiotisk nedbrytning av etanol og
propanol frigir rundt 58 kJ/mol, kan det forventes en raske vekst pa etanol og propanol 1
forhold til vekst pa propionsyre. Omdanning av eddiksyre til metan og karbondioksid (AMB)
frigir 31,0 kJ/mol og ligger litt over energien frigitt ved symbiotisk nedbrytning av etanol som
ma deles mellom aceteogene baktericr og HMB (58,15/2=29,06 kJ/mol) [24]. I tabellene 7.5,
7.7 og 7.9 akkumulerte eddiksyre under steady state ved redusert SRT, temperatur, og ved
ekoing av fedekonsentrasjon, mens etanol enten ikke ble pavist eller kun funnet i lave
konsentrasjoner. Dette kan indikere at AMB kan bruke mindre av den frigitte energien til
vekst og har derfor lavesi substrat forbrukshastighet ved anaerob nedbrytning av EG.
Tilsvarende akkumulerte propionsyre ved nedbrytning av PG (tabell 7.4, 7.6 og 7.8) og
symbiotisk vekst av acetogene bakterier og HMB vil virke begrensende ved anaerob

nedbrytning av PG.

Zitomer, D., H og Tonuk, G., U. (2003) viste at substrat forbrukshastighet pavikes av substrat
konsentrasjon, kontakten mellom substrat og biomassen, biomassekonsentrasjon
(oppholdstid) og temperatur. Nir det gjelder temperatur effekten ble @ beregnet til 1,11 *
0,038 som stemmer med tidligere rapportert temperatur effekt i kap. 5.3, i motsetning til
Schoenberg, Veltman og Smitzenbaum (2000) der resultatene viste en lav temperatur effekt
- pa anaerob nedbrytning av bade PG og EG fra 35 °C ned til 25 °C (tabell 7.6 og 7.7). Ved &
anta en spesifikk substrat forbrukshastighet pa 0,42 mgKOF/mgVSS-d ved 35 °C kan effekten
pé temperatur illustreres i figur 7.6.
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Figur 7.6 Effekt av temperatur pa spesifikk hastighets konstant. @=1,11.

Denne verdien for substratforbrukshastighet kan brukes til & beregne nedvendig
bioreaktorvolum ved et gitt avfallsvann. Et slikt eksempel er vist under for avlepstrom (Q) pa
1000 m*/d, innlepskonsentrasjon pa 1000 mg/l (C;) og krav i utlep pa 100 mg/1 (C).

p=LEZO 1000900y g 21429014 (asecy (7-3)
k-C 0,42-100 1000
1000-900 = 60000m° = 60009 =60,0d (25°C)
0,15-100 1000

Dermed blir nedvendig bioreaktor volum ved 35 °C 21429m° og HRT pa 21,4 dager, mens
ved 25°C blir bioreaktor volumn pa 60000m> og HRT pa 60 dager, likning 7-3.
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8. Konklusjon

Industriavfallsvann med EG ble gjennbm litteraturstudium funnet til & vaere godt egnet til
anaerob biologisk behandling. Nedbrytningen av EG skjer for det meste sekvensielt av
hovedsakelig fire ulike bakterie grupper. Dette skjer ved at EG blir omdannet til etanol og
eddiksyre av acidogene bakterier, etanol blir deretter omdannet til eddiksyre og metan
gjennom symbiotisk nedbrytning med acetogene bakterier og HMB, mens eddiksyre blir
omdannet til metan av AMB. Omdanning av EG til etanol og eddiksyre gar raskt i forholdt til
de andre reaksjonene, mens omdanning av eddiksyre til metan gar sakte og vil virke
begrensende p& prosessen. Lav vekst hastighet pi eddiksyre av AMB kan fere til
akkumulering av eddiksyre og gi en indirekte inhibering av de metanproduserende bakteriene
(AMB og HMB) pa grunn av reduksjon av pH. For 4 oppna en stabil prosess ma det
opprettholdes en relativ hey konsentrasjon av alkalinitet slik at gkt produksjon av eddiksyre
kan bli tolerert med minimalt nedgang i bioreaktor pIlL.

Slamproduksjon ved anaerob behandling er lav og vekstutbytte ligger pA omkring 0,05
gVSS/gEG. Forutsatt 35 °C og at all EG vil bli nedbrutt og ender opp som metan og
karbondioksid i tillegg til biomasse, vil det bli produsert 0,49 1 CHy/gEG (0,38 | CH4/gKOF).
Karbondioksidproduksjon vil vare 0,29 1 CO,/gEG, som vil gi en teoretisk biogassproduksjon
pa 0,78 1 biogass/gEG (62,5 % CH4). P4 grunn av at ikke all produsert karbondioksid vil ende
opp i gass fasen cttersom en del loses i vaskefasen vil i praksis metan andelen i biogassen

vare pa omkring 67 %, og biogassproduksjon vil da vare 0,73 1 biogass/eEG.

Spesifikk substratfierningshastighet for EG ligger rundt 0,42 mgKOF/mgVSS-d ved 35 °C og
det ble vist at fjerningshastighet avhenger av temperatur, substratkonsentrasjon, kontakt
mellom avfallsvann og slam, og slamkonsentrasjon. Moderne hoy-rate anaerobe bioreaktorer
(EGSB, EB, FB) kan oppud en svert hoy slamkonsentrasjon og ha god kontakt mellom
avfallsvann og slam, og kan derfor hdndtere en organisk belastning pa over 40 kgKOF/m?-d.
Disse egenskapene gir muligheter til & behandle avfallsvann som for ikke var paktisk mulig

anaerobt, som for eksempel avfallsvann med lav temperatur og lav substratkonsentrasjon.

Valg av type anaerob hey-rate bioreaktor m4 tas ut i fra karakteristikken til avfallsvannet som

skal behandles. For avfallsvann som inneholder hery konsentrasjon av partikulert organisk
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‘materiale vil reaktorer basert pé suspendert vekst veaere best egnet, enten tradisjonell ritnetank
(digester) eller AC prosess med sedimentering og resirkulering av slam. For avfallsvann med
lavt innhold av partikuleert materiale vil prosesser basert pé granuler eller biofilm veere bedre
alternativer. Dannes det granulert slam er bioreaktorer som UASB og EGSB godt egnet, men
ved redusert granulering er bioreaktorer som baseres pa biofilmvekst som AF, EB og FB et
bedre valg. For eksempel kan avfallsvann med heyt innhold av protein og fett ha en tendens
tit & forhindre slamgranulering. EGSB, EB og FB har hoyest kapasitet og kan derfor ha

relativt lite volum sammenlignet med de andre hey-rate anaerobe prosessene.

For behandling av aviapsvann med hoyt innhold av EG kan alle prosesslesninger benyttes,
men hvis den partikuleere konsentrasjon er lav vil en hay-rate prosess vare & foretrekke pa
grunn av mindre volumbehov. UASB oppnir en god blanding mellom avfallsvann og slam
ved hjelp av biogassproduksjon i det granulerte slammet og vaeskegjennomstremningen, mens
EGSB har en hayere vaeskegjennomstremning i forhold til UASB og er mindre avhengig av
biogassproduksjon for & oppna en god blanding av avfallsvann og slam. Dette gjor at EGSB
vil blir mindre pavirket av redusert biogassproduksjon under en inhibert prosess enn en UASB
bioreaktor. Reaktorer basert pi bﬁoﬁlm er ogsd aktuelle, spesielt hvis den partikulare

konsentrasjonen i avfallsvannet er lav.

Ved & benytte en bioreaktor basert pa granulert vekst unngas kostnad ved at det ikke benyttes
bxremateriale som ved bioreaktorer med biofilmvekst. Figur 9.1 wviser relativ

belastningskapasitet for ulike anaerobe prosesser.

Fulstendig =~ 258 Fysisk Gass Immobilisert 5258 Forhedret  Gass
blandet retensjon biomasse kontakt

—LUitiap—»
Bp—p —Anisp iop—
—innigp————————
| S

Relativ kapasitet: 1 Reiativ kapasitet: 5 Relativ kapasitet: 25 Relativ kapasitet: 75

Hap=g

=

Innisp

CSTR AC AF  UASB . EGSB EG FB

Figur 8.1 Relativ belasiningskapasitet for ulike anacrobe behandlings systemer [3].
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