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1 Einfiihrung

An vielen Industriestandorten in Deutschland ist es durch nicht sachgerechte Abfall-
entsorgung, Leckagen und Kriegsschdden zu einer Verschmutzung des Unter-
grundes mit einer Vielzahl von Schadstoffen gekommen, die an einigen Stellen zu
einer regionalen Kontamination des Grundwassers gefuhrt haben.

Die Erfahrung der letzten 25 Jahre zeigt, da® herkémmliche hydraulische Boden-
und Grundwassersanierungen durch die Entnahme und Abreinigung von ver-
schmutztem Grundwasser in vielen Fallen ausgesprochen uneffektiv ist. Dies gilt
insbesondere fur groRflachige Areale, wo Schadensherde entweder nicht genau
lokalisierbar oder nicht ohne weiteres entfernbar ist. Die Konsequenz sind sehr lang
andauernde und damit kostspielige Pump- und AufbereitungsmalRnahmen.

Aufgrund dieser Problematik wurde in den letzten Jahren intensiv an der Entwicklung
kostenglinstiger Sanierungsvarianten gearbeitet, die auf eine Férderung des konta-
minierten Grundwassers verzichten und auf eine Entfernung bzw. einen Abbau der
Schadstoffe bereits im Grundwasserleiter abzielen - sogenannte in situ-Sanierungs-
maflnahmen. Man unterscheidet dabei im Allgemeinen zwischen ,aktiven Techno-
logien®, die vor allem auf den Schadensherd abzielen, und den ,passiven Methoden®.
Letztere sind dadurch gekennzeichnet, dal} entweder keine oder nur eine sehr
geringe (aktive) Energiezufuhr wahrend des Sanierungsvorgangs erfolgt. Dadurch
kénnen vor allem die Betriebskosten der Sanierung wesentlich reduziert werden und
diese sind bei den unvermeidlich langen Sanierungszeiten entscheidend. Die derzeit
am weitesten entwickelte Variante passiver Sanierungstechnik sind die sogenannten in
situ-Reaktionswéande. Dieser neue Ansatz, bei dem nicht der Schadensherd selbst,
sondern der kontaminierte Grundwasserabstrom behandelt wird, bietet erhebliche
Vorteile, falls es gelingt, die Langzeitstabilitdt der (passiven) Behandlungssysteme
(Reaktoren) auf niedrigem Kostenniveau sicherzustellen.

In diesem Zusammenhang besteht besonderer Entwicklungsbedarf v.a. fir komplexe
Gemische organischer Schadstoffe, wie sie hdufig an ehemaligen Produktionsstand-
orten der chemischen Industrie z.B. in den neuen Bundeslandern und in Osteuropa
vorzufinden sind.

Ein Beispiel dafur ist die mitteldeutsche Industrieregion Bitterfeld-Wolfen. Dort haben
die Uber einhundert Jahre andauernden Aktivitdten des Braunkohlenbergbaus und
der chemischen Industrie die Umweltkompartimente Boden und Grundwasser nach-
haltig geschadigt. Wahrend sich die Bodenbelastungen im wesentlichen auf die Be-
triebsflachen der industriellen Standorte und deren Deponien beschranken, ist durch
die lang andauernden Schadstoffeintrdge das Grundwasser in einem regionalen
Ausmald z.T. hochgradig kontaminiert.
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1.1 Aufgabenstellung

Aufgaben und Ziel des Projektverbundes SAFIRA war es, die notwendigen Techn-
logien und Methoden zu entwickeln und bereitzustellen, um modellhaft an einem
realen Standort wie dem Bitterfelder Raum, in dem eine grof3flachige Grundwasser-
belastung mit einem komplexen Schadstoffgemisch vorliegt, den Einsatz innovativer
passiver Wasserreinigungstechnologien zu demonstrieren. Diese wurden in folgende
Teilziele untergliedert:

- Entwicklung und stufenweise Umsetzung neuer energiearmer bzw. passiver
Wasseraufbereitungstechnologien fur organische Schadstoffgemische (v.a.
chlorierte Aliphaten und Aromaten) vom Prototyp zur volltechnischen
Anwendung.

- Technisch-6konomische Optimierung der neuen Technologien einschliellich
ihrer Kombinationen unter Einbeziehung der spéateren baulichen Umsetzung
innerhalb von in situ-Reaktionswanden.

- Demonstration der Langzeitstabilitdt der neuen Technologien unter Feld-
bedingungen einschliellich Bestimmung der tatséchlichen Betriebskosten.

- Bewertung der umweltrechtlichen und umweltplanerischen Aspekte bei einer
Implementierung der in situ-Reaktionswdnde am Beispiel des Bitterfelder
Raumes.

- Entwicklung einer wirtschaftlichen Nutzungsstrategie fir diejenigen Techno-
logien, die sich innerhalb des Projektes am besten bewéhrt haben.

1.2 Voraussetzungen, Planung und Ablauf des Vorhabens

Die ersten Ideen fir dieses Projekt entstanden 1995/96 im Vorfeld des Funnel-and-
Gate-Workshops in Dresden. An der Organisation dieses Workshops waren die
Universitdten Dresden und Tubingen, das Umweltforschungszentrum Leipzig-Halle,
das Waterloo Center for Groundwater Research und die Firma IMES beteiligt. Die
weitere Entwicklung des Projektverbundes SAFIRA erfolgte in mehreren Phasen.

Als erster Schritt zur Umsetzung des SAFIRA-Verbundvorhabens wurde im Zeitraum
zwischen September 1996 und Oktober 1997 ein Vorprojekt durchgefihrt, das u.a.
die Suche nach einem geeigneten Feldstandort und bautechnischen Realisierungs-
mdglichkeiten umfallte. An diesen Untersuchungen waren insgesamt 19 Arbeits-
gruppen des UFZ, der Universitaten Tabingen, Stuttgart, Dresden, Halle, Leipzig und
Berlin sowie Fachfirmen beteiligt.

Im Rahmen dieses Vorprojektes wurde die grundsatzliche technische Machbarkeit
des Projektes auf der Grundlage einer detaillierten Untersuchung der hydraulisch-
hydrochemisch-mikrobiologischen Standortbedingungen und daraus abgeleiteter
Laborexperimente nachgewiesen und im Juli 1997 in einer Machbarkeitsstudie
zusammengefal3t.
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Es wurden in diesem Zusammenhang mehrere Technologien identifiziert, die
geeignet erschienen, in einer in situ-Reaktionszone einsetzbar zu sein und die das
Potential besallen, die am Standort vorhandenen Grundwasser-Schadstoffe ent-
weder vollstédndig abzubauen oder zumindest erheblich abzureinigen.

Nach der Vorstudie wurde im Marz 1998 eine mobile Testeinheit in Betrieb genom-
men. Diese ermdglichte es, die ausgesuchten Technologien vor Ort zu testen und
erste Erfahrungen mit den am Standort angetroffenen Bedingungen in mehrwéchigen
Tests zu gewinnen.

Parallel dazu wurde nach umfangreichen Planungs- und Erkundungsarbeiten mit
dem Bau der Pilotanlage am Modellstandort begonnen. In diesem Zusammenhang
erfolgte auch die weitere Detailerkundung des Standortes. Die Planungsarbeiten fir
die Pilotanlage wurden zwischen August und Oktober 1998 durchgefiihrt. Die
Bauarbeiten begannen im Oktober 1998 und waren mit der offiziellen Einweihung der
Anlage im Oktober 1999 abgeschlossen, wobei bereits im Juli 1999 mit dem
Probebetrieb der Anlage begonnen wurde.

Seit Oktober 1999 befindet sich die Pilotanlage im Dauerbetrieb. Mit der Bewilligung
aller Teilprojekte im Fruhjahr/Sommer 2000 durch den Projekttrdger wurden auch
diejenigen Projekte begonnen, die sich mit 6kotoxikologischen, 6konomischen sowie
modelltechnischen Aspekten von passiven Grundwassersanierungstechnologien
beschaftigen. Abb. 1.1 gibt einen Uberblick Uber die Entwicklung des SAFIRA
Projektverbundes.

Projektverlauf SAFIRA 1

Projektzeitraum Phase 1
1995 Projektidee UFZ / Universitét Tiibingen
1996 -1997 Vorprojekt
Getragen aus Haushaltsmitteln - - . .
des UFZ und der Universititen Step 1 - Experimentelle Vorarbeiten zur Technologieentwicklung
LabormaRstab - Screening mehrerer erfolgversprechender Methoden
- Hydrogeologisch-hydrochemische Standortuntersuchungen
Step 2 - Bautechnische Machbarkeitsstudie
Mobil On-site - On-site Untersuchungen mit der mobilen Reaktoreinheit
Bench scale unter kontrollierten Bedingungen
1998 - Auswahl der geeigneter Aufbereitungstechnologien
- Erstellung eines AbschluBberichtes
Step 3 - Einreichung der BMBF-Forschungsantriage
In situ - Bau der Pilotanlage
Pilot-scale
1999
Investitionskosten getragen
durch Mittel des Ausbau- %
fnvestitionsprogramms Step4 - Beginn des BMBF- Verbundprojektes SAFIRA
2000 - 2001 Testbetrieb - Parallele Bearbeitung unter kontrollierten Bedingungen

Geférdert durch BMBF der Pilotanlage ) _ _ .
- Einsetzung des wissenschaftlichen Beirats

2003 Ende Phase 1

Abbildung 1.1: Uberblick Uiber die Entwicklung des Projektverbundes SAFIRA
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1.3 Struktur und Themenbereiche

Das SAFIRA-Verbundvorhaben unterschied sich in der Zielsetzung von anderen FE-
Vorhaben v.a. dadurch, dal® aufgrund der relativ langwierigen Felderprobung und der
zu dieser Zeit noch nicht genau zu bestimmenden 6konomischen Faktoren mehrere
als aussichtsreich eingestufte Aufbereitungstechnologien parallel zum Einsatz
gekommen sind und weiterentwickelt wurden, um nach Abschlu3 des Projektes ein
vergleichendes Gesamtergebnis erhalten zu kénnen.

DarUber hinaus wurde die Projektstruktur aufgrund der erheblichen umweltpla-
nerischen Implikationen so gewahlt, dal} nichttechnische Aspekte (z.B. volkswirt-
schaftliche Gesichtspunkte einer Grundwasserabstrombehandlung im Vergleich zu
einer Schadensherdbehandlung) neben den parallel abzuarbeitenden Technik-
entwicklungen behandelt werden konnten. Hierfiir wurde der Projektverbund SAFIRA
in mehrere Themenbereiche gegliedert. Dabei wurden neben der naturwissen-
schaftlich-technischen Realisierung insbesondere auch die ékonomischen und die
mit einer eingeschrankten Flédchenfolgenutzung verbundenen umweltplanerischen
bzw. umweltrechtlichen Aspekte berlcksichtigt. Die Untersuchungen wurden so
angelegt, dal} die Methodik und zumindest auch Teile der erzielten Ergebnisse
grundsatzlich auch auf andere Belastungsrdume in Deutschland sowie im
europdischen und auldereuropaischen Ausland Ubertragbar sind.

Der Projektverbund SAFIRA ist in insgesamt 5 Projektbereiche gegliedert (siehe
Abbildung 1.2). Der Projektbereich A Ubernahm die zentrale Koordination des
Gesamtvorhabens und den Betrieb der in situ-Pilotanlage sowie der mobilen on site-
Anlagen. In den Projektbereichen B und C wurden die technischen Reaktoren
betrieben sowie der Aquifer am Standort als natlrlicher Reaktor untersucht. Der
Projektbereich D deckte die dkotoxikologischen Fragestellungen, der Projektbereich
E die 6konomischen und umweltplanerischen Aspekte ab.

An der ersten Phase des Verbundprojektes waren insgesamt 14 Arbeitsgruppen aus
dem UFZ-Umweltforschungszentrum Leipzig-Halle sowie den Universitaten
Tldbingen, Dresden, Kiel, Leipzig und Halle beteiligt. Somit waren praktisch alle in
Deutschland am Thema in situ-Reaktionswande bereits wissenschaftlich arbeitenden
Arbeitsgruppen vertreten. Im Rahmen der UFZ-Sanierungsforschung bestanden
ebenfalls Verbindungen zu mehreren internationalen Kooperationspartnern, wie z.B.
in den Niederlanden (TNO), der Stanford University (USA) oder der University of
Waterloo (Kanada).
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Projekt Management und Koordinatior Wissenschaftlicher Beirat
Dr. H. Weil / UFZ- Pr_OJekte. ] Vors.: Prof. Dr. Luckner
Prof. Dr. Teutsch / Uni - Projekte
Projektbereiche
T
[ | |
Pilotanlage / In situ-Reaktoren Aquifer- und Immission Modellierung Okotoxikologie/
Koordination/Technische Leitung Reaktor Modellierung Umweltvertraglichkeit und Okonomie
Datenbank/Anlageniiberwachung
UFZ-Leipzig
Universitat Tiibingen UFZ-Leipzig UFZ-Leipzig
- Projekt B1.1 Prof. Dr. Grathwohl H Projekt C1.1 Dr. Geistlinger H Projekt D1.1 Dr. Altenburger
i von in situ durch ifi Direkte ion in i i i [¢] { i i der Wi von in situ-
Parameter am Beispiel der in situ-Aktivkohleinfiltration und kiinstliche porése Medien in ini Aquiferen
Universitat Dresden Universitét Tubingen Universitat Halle
Projekt B1.2 Prof. Dr. Werner - Projekt C2.1 PD Dr. Ptak - Projekt E1.1 Prof. Dr. Wycisk
Eliminierung von leicht fliichtigen chiorierten und der in inierten Aquiferen zur aitze zur
durch Adsorption und Abbau uaf Akti Dimensionierung von in situ-Sani von Sanierungsvorhaben
Universitat Kiel Universitat Tubingen Universitat Tibingen
- Projekt B1.3 Prof. Dr. Dahmke L] Projekt B4.1 PD Dr. Liedl! L] Projekt E2.1 Prof.Dr. Teutsch
von in sit und Optimierung der ge« Reaktiver Transport in technischen Reaktoren Technisch. 5 i ‘Reaktiver Wande'
chemischen Prozesse im Abstrom von verschiedenen in situ Reaktoren

UFZ Leipzig

- Projekt B2.1 Dr Vogt
i von zur mikrobiologi: in sit

chlororganisch belasteter Aquifere durch autochthone Bakterien

UFZ Leipzig
a Projekt B3.1 Prof. Dr. Kopinke

D von C mit
Methoden und ] zur in sitd

Universitat Tubingen
Projekt B3.2 Dr. Schiith

Zeolith-gestiitzte K und Hydrierur

ur b
von Schadstoffen im Grundwasser

Universitat Leipzig
- Projekt B3.3 Dr. Hofmann

In sitt durch

Gr
katalytische Oxidation

UFZ Leipzig
L Projekt A2.1 Dr. Riickert

von iten und der in sitt

Abbildung 1.2: Schematische Projektgliederung des SAFIRA-Verbundes mit den einzelnen
Projektbereichen und den jeweiligen Teilprojekten

Eine Liste der beteiligten Arbeitsgruppen mit deren Projektleitern befindet sich in
Tabelle 1.1.

1.4 Zusammenarbeit mit anderen Stellen

Seit Beginn des Projektes gibt es eine intensive Zusammenarbeit und Abstimmung
zwischen der Projektleitung mit Kommunal-, Regional- und Landesbehérden, der
Landesanstalt fur Altlastenfreistellung (LAF), dem Konzepterarbeiter des Okolo-
gischen GroRprojekt Bitterfeld/Wolfen (GICON) und Standortverantwortlichen
(MSDE, Chemiepark Bitterfeld). Dadurch wurde sichergestellt, dal3 forschungs-
relevante Standortinformationen zeitnah den Projekten zur Verfugung standen.

Diese enge Zusammenarbeit ermdglichte es z.B. auf Anfrage des Okologischen
Grol3projektes neue technische Ansatze zur Behandlung komplexer Schadstoff-
gemische, die bereits in SAFIRA Projekten der ersten Phase erarbeitet wurden, in
einer mobilen Testanlage des UFZ in Greppin erstmals erfolgreich zu testen. Des
weiteren konnte die LAF des Landes Sachsen-Anhalt gewonnen werden, eine
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Finanzierungsbeteiligung fur eine zweite Phase SAFIRA beizusteuern, ohne die eine
Weiterfihrung des Projektes im Rahmen des mittlerweile bereits angelaufenen

Projekts SAFIRA 2 nicht mdglich gewesen ware.

Tabelle 1.1: Auflistung der SAFIRA Teilprojekte

SAFIRA Teilprojekte

Projektleiter

Projektleitung und Betrieb der Pilotanlage Dr. Weil3

Prof. Dr. Teutsch
Bestimmung von Metaboliten und Abbauprodukten der in situ-Verfahren Dr. Ruckert
Beeinflussung von in situ-Reaktoren durch grundwasser-spezifische Prof. Dr.
Parameter am Beispiel der Aktivkohlefiltration Grathwohl

Eliminierung von LCKW sowie aromatischen und chloraromatischen
Kohlenwasserstoffe durch Adsorption und Abbau auf Aktivkohle bei der in situ-
Sanierung durch passive Systeme

Prof. Dr. Werner

Entwicklung von gekoppelten in situ-Reaktoren und Optimierung der
geochemischen Prozesse im Abstrom von verschiedenen in situ-Reaktor-
Systemen

Prof. Dr. Dahmke

Erarbeitung von Grundlagen fir die mikrobiologische in situ-Sanierung
chlororganisch belasteter Aquifere am Modellstandort Bitterfeld durch
autochthone Bakterien

Dr. Vogt

Reduktive Dechlorierung von Chloraromaten mit elektrochemischen
Methoden und membran-gestitzten Katalysatoren zur in situ-Behandlung
von kontaminierten Grundwéssern

Prof. Dr. Kopinke

Zeolith-gestitzte Katalysatoren zur Hydrodehalogenierung von Schadstoffen [ Dr. Schiith
im Grundwasser

In situ-Behandlung von kontaminierten Grundwassern durch katalytische Dr. Hofmann
Oxidation

Reaktiver Transport in technischen Reaktoren PD Dr. Liedl

Direkte Sauerstoff-Gasinjektion in natlrlichen Aquiferausschnitten und
kiinstliche porése Medien: Gas-Wasser-Dynamik und heterogene
Reaktionen zwischen fluiden Mischphasen

Dr. Geistlinger

Erkundung der Schadstofffracht in kontaminierten Aquiferen zur
Dimensionierung von in situ-Sanierungsreaktoren

PD Dr. Ptak

Okotoxikologische Beurteilung der Wirksamkeit von in situ-
SanierungsmalRnahmen in kontaminierten Aquiferen

Dr. Altenburger

Entwicklung modellhafter Bewertungsansétze zur Raumwirkung von
Grundwassersanierungen mittels durchstromter Reinigungswande

Prof. Dr. Wycisk

Technisch-umweltékonomische Bewertung reaktiver Wande

Prof. Dr. Teutsch

1.5 Standortbeschreibung

Die Uber einhundert Jahre andauernden Aktivitdten der chemischen Industrie und
des Braunkohlenbergbaus im Raum Bitterfeld haben das natirliche 6kologische
Gleichgewicht der Region nachhaltig verandert. Zahlreiche Kontaminationsquellen
fuhrten zu einer groRraumigen Verunreinigung des Grundwassers, die bereits mehr
als 25 km? umfaRt und in der mindestens 250 Mio. m® stark schadstoffbelastetes
Grundwasser enthalten sind.
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Aktuelle Quellen der im Wasser gelésten Schadstoffe sind in Kiesen, Sanden und
der noch vorhandenen Braunkohle enthaltene Phasen und feste Abfélle, die durch
Lésungs- und Desorptionsprozesse freigesetzt werden und sich dann mit der
Grundwasserstromung ausbreiten. Entsprechend den Hauptproduktionsbereichen
der Chlorchemie mit Pflanzenschutzmittelproduktion, der Farbenchemie und der
Filmherstellung dominieren halogenierte Kohlenwasserstoffe. Die Grundwasser-
belastungen im Raum Bitterfeld-Wolfen spiegeln die vielfaltige Produktions- und
Kontaminationsgeschichte wider; stellvertretend sollen hier nur chlorierte Aliphaten
und chlorierte Aromaten genannt werden. Diese Stoffe migrierten aus Deponien,
defekten Leitungssystemen oder Abwassersammlern in machtige sandige Schichten,
die stellenweise durch ein Braunkohlenfl6z getrennt werden.

Dieser ,Schadstoffspeicher® la3t sich vereinfacht wie folgt charakterisieren (vgl. auch
Abb. 1.3). Uber einem bis 20 m méchtigen Tonhorizont, dem sog. Rupelton mit
Durchlassigkeiten (k-Wert) <10, lagern 20 - 40 m machtige mittel- bis feinkdrnige
Sande, die Bitterfelder Glimmersande. Sie sind wassererfillt (Grundwasserleiter 500)
und bilden den gréBten zusammenhingenden Grundwasserleiter der Region. Uber
ihnen folgt der Bitterfelder FI6zhorizont (10 - 25 m mé&chtig), eine Folge von zwei bis
drei Braunkohlenflézen, die durch sandig-schluffige Lagen getrennt und stellenweise
von Tonen, dem sog. Bitterfelder Deckton, nach oben abgeschlossen werden.

Uber ihnen beginnt eine sandig-kiesige Schichtenfolge, die vorwiegend aus eis-
zeitlichen Ablagerungen des FluRsystems der Mulde mit eingeschalteten Gletscher-
sedimenten zusammengesetzt ist. In ihnen ist der obere quartare Grundwasserleiter
ausgebildet, der zumeist 10 bis 20 m méchtig ist. An zahlreichen Stellen westlich der
Stadt Bitterfeld fehlt der Bitterfelder Fl6zhorizont, so da® beide Grundwasser-
leitersysteme direkt Ubereinander lagern und miteinander kommunizieren (vgl. Abb.
1.5 und Tab. 1.2).

In der vorindustriellen Zeit (vor 1850) flossen die Grundwésser nach Nordosten und
strémten dem Lauf der Mulde zu. Der seit ca. 150 Jahren bestehende Bergbau war
jedoch von enormen Grundwasserabsenkungen begleitet, so dald die heutigen
Strdomungsbilder entscheidend vom Bergbau und seinen Restléchern gepragt
werden.

Mit Beginn des industriellen Braunkohleabbaus im Bitterfelder Revier (Grube
Auguste 1839) muldten auf Grund des relativ geringen Grundwasserflurabstandes
sehr bald Wasserhaltungsmallnahmen (Einsatz der ersten Dampfmaschine im
Bitterfelder Raum zur Wasserhebung) eingeleitet werden. Da sich der Abbaubetrieb
der Braunkohle im Tagebaubetrieb als die wirtschaftlichste Variante abzeichnete,
wurden grof¥flachige Absenkmalnahmen notwendig, die im EinfluBbereich der
Tagebaue und Gruben (im Zeitraum von 1839 bis 1996 waren insgesamt 62
Tagebaue und Gruben in Betrieb) und deren Folgenutzungen als Altablagerungen
und Deponien eine nachhaltige Veréanderung der hydraulischen Verhaltnisse bis in
die heutige Zeit bewirkten. In diesem Zusammenhang ist der von 1908-1962
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betriebene Tagebau ,Leopold“ im Osten und Stdosten des SAFIRA-Standortes von
besonderem Interesse. Die WasserhaltungsmalRnahmen fir diesen und die um-
liegenden Tagebaue erforderten fir den Braunkohlenabbau ein Absenkniveau bis
unter ca. 50 mNN, was eine zusatzliche Entspannung des Liegendgrundwasser-
leiters (GWL 500 — Bitterfelder Glimmersande) erforderlich machte. Das entspricht
einem Wasserspiegel, der sich ca. 25 m unter dem derzeitigen Ruhewasserspiegel
fur diesen Raum befindet. Ein Grundwassergleichenplan aus dem Jahr 1921 belegt
diese Situation.
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Abbildung 1.3: Hydraulische Prinzipskizze (verdndert nach Wycisk und Sommerwerck, 2001)

Das damit verbundene Grundwassergefalle im GWL 110 war mit 2-3 % nahezu um
den Faktor 100 gréfier als heute. Dementsprechend hoch waren auch die Grund-
wasserabstandsgeschwindigkeiten mit 6-10 m/d. Mit der weiter fortschreitenden
Bergbautatigkeit wurde die Grundwasserflielirichtung und GrundwasserflieRge-
schwindigkeit mehrfach verédndert, wobei sich die GrundwasserflieRrichtung im
Sektor West-Ost bis Nordwest-Siidost bewegte.

So entstand auch im Jahr 1901, im heutigen Sudteil der ehem. Chemie AG, eine
Anlage zur Herstellung von Chlorbenzol, die als wesentliche Schadstoffquelle fir die
Chlorbenzenbelastungen am SAFIRA-Standort zu betrachten ist (vgl. Abb. 1.4).

Bedingt durch den z.T. sehr hohen hydraulischen Gradienten in Richtung der
Tagebaue ,Leopold“, HolzweilRig-Ost und Goitsche wurden und werden insbe-
sondere die im Sidteil der Chemie AG eingetragenen Schadstoffe entsprechend
ihrer stoffspezifischen Dynamik in Richtung Osten bis Siidosten verfrachtet.



Kapitel 1

13

Abbildung 1.4: Luftbilder vom Mikrostandort: a) Schrégluftbild der Pilotanlage (roter Pfeil) und des
Industriegebietes; b) Luftbild mit Grundwassermessstellen des Okologischen Grofl3projektes
(rote Punkte) und des SAFIRA-Standortes (Kreis)



s D, @)

®

@ NNE

SHBUIN St Bt AL B8 B3

B

i

0

. ﬁﬁ} Q‘\ >;\>M

’5—‘

Chlorbenzolgehalt [mg/l]

F

Abbildung 1.5: Geologischer Schnitt und Monochlorbenzolgehalte im Basisbereich des GWL 110 am Mikrostandort, S1 — S5 : Schéchte der Pilotanlage



Tabelle 1.2: Geologisches Normalprofil Raum Bitterfeld (bis zum Rupelton), nach Ruske (2001),
blau - Grundwasserleiter, schwarz- Grundwassergeringleiter
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Dabei wirkt der ehemalige Muldeverlauf (siehe Abb. 1.6) mit seinem abgelagerten
hochdurchldssigen Schotterkdrper als Drainageelement. Der Schotterkérper zeigt
zudem im Bereich des SAFIRA-Standortes eine flache, Nordwest bis Stdost gerich-
tete rinnenférmige Einmuldung in dem oberen Teil des Fl6zkdrpers.

Abbildung 1.6: Lage des SAFIRA-Standortes

Diese rinnenférmige Vertiefung und die hohe Adsorptionskapazitat der Braunkohle
sowie deren Anstieg in Richtung des &stlich gelegenen ehemaligen Tagebau
ermdglichen bei entsprechender Schadstoffzufuhr eine erhéhte Verweildauer und
Akkumulation am Standort. (siehe Abb. 1.6).

Mit Auslaufen des Tagebaus ,Leopold“ bzw. ,HolzweiRig Ost* 1962 und den damit
verbundenen wegfallenden WasserhaltungsmaRnahmen wurde zur Trockenhaltung
der Tiefbunkeranlage im Kraftwerk Sud (Sudteil der Chemie AG) eine Wasserhaltung
notwendig, die bis ca. 1994 im Zusammenhang mit den WasserhaltungsmalRnahmen
fur den Tagebau Goitsche den Grundwasser- und Schadstoffstrom im Anstrom an
den SAFIRA-Standort steuerte. Bis zur hochwasserbedingten Flutung des Restloch-
komplexes Goitsche im August 2002 war der dort aufrechterhaltene Gradient das
hydraulisch bestimmende Element.
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Die Belastungssituation des Grundwassers am Standort ist durch eine deutliche
vertikale Zonierung gekennzeichent (siehe Abb. 1.7), die zur Realisierung der Pilot-
anlage in Form von Senkschachten mit horizontaler Wasserfassung in 20 m unter
Gelénde gefuhrt hat (Abb. 1.8).
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Abbildung 1.7: Vertikale Schadstoffverteilung im Grundwasser
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Abbildung 1.8: Prinzipskizze der Schachtbauwerke
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In den Schachten der Pilotanlage wurden entsprechend den Anforderungen der
beteiligten Forschergruppen die individuell angepal’ten Versuchseinrichtungen
eingebaut. In Abhangigkeit von den Anforderungen der unterschiedlichen techno-
logischen Ansatze variiert die Grélke der Reaktoren von 1 - 12 m Lange und 0,15 -
1,4 m Durchmesser.

Die Reaktoren sind auf einen Systemdruck von 3 bar und Flufzraten bis 400 |/min
ausgelegt und von unten nach oben durchstrémt. Damit waren die technischen
Voraussetzungen fur den Test der unterschiedlichen Sanierungstechniken unter in
situ-Bedingungen zu Beginn des Projektes gegeben.

Der vorliegende Bericht gibt einen Uberblick Uiber die im Projektverbund erzielten
Ergebnisse. Allen Projektbearbeitern, dem BMBF, dem Projekttréger Wassertechno-
logie und Schlammbehandlung, Karlsruhe, den Gutachtern und Beiratsmitgliedern,
den beteiligten Behérden und Firmen, ohne deren Einatz und tatkraftige Unter-
stitzung dieses Vorhaben nicht hatte durchgefiihrt werden kénnen, sei auch an
dieser Stelle herzlich gedankt.
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2 Beeinflussung von in-situ Reaktoren durch grundwasser-
spezifische Parameter am Beispiel der in-situ Aktivkohlefiltration

PETER GRATHWOHL, SIEGFRIED KRAFT, ANDREAS LAMPROU

Eberhard-Karls-Universitét Tiibingen, Institut fir Angewandte Geologie, SigwartstralRe 10, 72076
Tiibingen, e-mail: grathwohl@uni-tuebingen.de

2.1 Einleitung und Aufgabenstellung

Der vorliegende Bericht enthélt eine Zusammenfassung der Ergebnisse des vom
Bundesministerium fir Bildung und Forschung (BMBF) geférderten SAFIRA-Teil-
projekts B 1.1: ,Beeinflussung von in-situ Reaktoren durch grundwasserspezifische
Parameter am Beispiel der in-situ Aktivkohlefiltration (Férderkennzeichen:
02WT9936/4) Uber die Projektlaufzeit vom 01.07.1999 bis zum 31.06.2002.

Dieses Projekt hatte zwei unterschiedliche Aufgabenstellungen und Zielsetzungen.
Zum einen sollte die Freisetzung von Schadstoffen aus kontaminierten miozdnen
Braunkohlelagen im Hangenden der Bitterfelder Glimmersande untersucht werden.
Daraus sollte eine Langzeitprognose der in den angrenzenden Grundwasserleitern
resultierenden Schadstoffkonzentrationen unter Annahme eines gestoppten Neu-
eintrags vorgenommen werden. Eng damit verknilpft war der zweite Themenbereich
dieses Projekts. Hier sollte der Frage nachgegangen werden, welche Probleme beim
Langzeitbetrieb von in-situ Durchflussreaktoren im Grundwasser auftreten kénnen,
wobei speziell die Frage eines partikelgetragenem Schadstofftransports durch die
Reaktoren im Vordergrund stand. Als Beispiel wurden im Rahmen dieses Projekts
mehrere Aktivkohlereaktoren in der Pilotanlage betrieben. Damit sollte auch ein
erwiesenermalen effizientes on-site Standardverfahren unter in-situ Bedingungen
am Pilotstandort im Langzeiteinsatz getestet werden und damit auch als Referenz fiir
die anderen innovativen Versuchsansétze dienen.

2.2 Projektansatz

Eine der zentralen Fragen im Bitterfelder Raum ist die Langzeitprognose der Schad-
stoffkonzentrationen im Grundwasser nach Beseitigung der direkten Eintragsquellen.
Diese Fragestellung war dartiber hinaus bei der Planung der Bitterfelder Pilotanlage,
dem Kernstiick des SAFIRA Projekts, von groRer Bedeutung. Hier sollten die
experimentell arbeitenden Teilprojekte in funf Brunnenschachten unterschiedlichste
Reaktoren zur Aufbereitung des Grundwassers betreiben. Auf Grund der mehrjahri-
gen Projektlaufzeiten und des potentiellen Weiterbetriebs der Pilotanlage weit Uber
die Projektlaufzeiten hinaus war von unbedingtem Interesse, wie sich die Schadstoff-
konzentrationen im direkten Anstrom der Pilotanlage zukinftig entwickeln wirden.
Deshalb wurden schon im Vorfeld des SAFIRA Projekts gezielt Bohrkerne aus dem
Bitterfelder Raum und auch aus dem Bereich der Pilotanlage horizontiert auf ihre
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Schadstoffgehalte untersucht. Hierbei wurde bereits die dominierende Rolle der
hochkontaminierten Braunkohlehorizonte fiir Langzeitbetrachtungen erkannt (z.B.
Dermietzel und Christoph, UFZ-Bericht 27/1997). Aufbauend auf diesen Ergebnissen
wurden im Rahmen dieses Projekts weitere Bohrkerne auf ihre Schadstoffgehalte
und ihr Schadstofffreisetzungsverhalten untersucht, um eine breitere Datenbasis zur
Entwicklung belastbarer Prognosemodelle zu generieren.

Auch der zweite Aufgabenbereich ist thematisch an die Braunkohlenproblematik
angelehnt und betrifft prinzipiell alle experimentell in der Bitterfelder Pilotanlage
arbeitenden Gruppen. Aufgearbeitete Braunkohlereste sind in den Bitterfelder
Glimmersanden weit verbreitet und kleinste mobile Braunkohlepartikel kénnten mit
dem geférdertem Grundwasser den Reaktoren zuflieRen. Werden diese potentiell
hochbelasteten Partikel durch die Reaktoren transportiert, konnte es zu einem
frihzeitigem Durchbruch von Schadstoffen durch die Reaktoren kommen. Diesem
Effekt wurde bereits in Voruntersuchungen in der mobilen Testeinheit nachgegangen
(Grathwohl, 1999; in UFZ Bericht 17/99). Aufbauend darauf wurde bei der Planung
dieses SAFIRA Teilprojekts diese Thematik an den Betrieb von Aktivkohlereaktoren
in der Pilotanlage angelehnt. Mit Beginn der Projektférderung zum 01.07.1999 wurde
deshalb in Schacht 4 der Pilotanlage ein erster Aktivkohlereaktor in Betrieb
genommen. Im Januar 2001 wurden drei weitere Reaktoren in Schacht 5 in Betrieb
genommen um Vergleichsdaten unterschiedlicher Aktivkohlen zu erhalten.

2.3 Schadstofffreisetzung aus Bitterfelder Braunkohlen

Die grofle Bedeutung der miozdnen Braunkohlelagen als Schadstoffsenke wird aus
der starken Schadstoffakkumulation in diesem Horizont deutlich, wobei sich ausge-
pragte Konzentrationsprofile nachweisen lassen. Dermietzel und Christoph (1997)
bzw. Christoph und Dermitzel (1999) fuhrten bereits seit Mitte der 90er Jahre
Laboruntersuchungen zum Sorptions- und Desorptionsverhalten der relevanten
Schadstoffe mit den Bitterfelder Braunkohlen durch. Dabei wurde geschlossen, dass
unter den damaligen Verhéltnissen die Sorptionskapazitdt der Braunkohlen noch
deutlich unterschritten wurde, also die Braunkohle weiterhin Schadstoffe akkumu-
lierte. Potentiell sind diese Braunkohlelagen jedoch als Schadstoffquellen anzuse-
hen, wenn etwa durch Stoppen bzw. Entfernen der Eintragsquellen oder durch aktive
Pumpmallinahmen die Schadstoffkonzentrationen im umgebenden Grundwasser
sinken. Damit ist speziell das Desorptionsverhalten der Braunkohlen zur Beurteilung
der zukUnftigen Entwicklung der Schadstoffbelastung des Grundwassers wichtig.

Charakterisierung der Bitterfelder Braunkohlen

Der Transport hydrophober organischer Stoffe in Grundwasserleitern hangt entschei-
dend von der petrographischen Zusammensetzung, der KorngréfRenverteilung und
der Lithofaziesverteilung in den Sedimenten ab. Zur Charakterisierung des sedimen-
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tologischen und hydraulischen Aufbaus der Aquifere im Bereich des SAFIRA-
Pilotstandorts wurden in benachbarten Tagebauaufschliissen Untersuchungen zur
Genese der die Aquifere aufbauenden Sedimente durchgefihrt. Die Ubertragung von
sedimentologischen Daten aus Ubertage-Aufschliissen auf ,subsurface Sedimente
vergleichbarer Entstehung hat in der Erddlexploration als Analogansatz verbreitete
Akzeptanz gefunden (Flint und Bryant 1993; Miall und Tyler 1991). Als Aquifer-
Analog Konzept kann dieser Ansatz auch auf Grundwasserleiter in Lockergesteinen
angewendet werden. Die in der Bitterfelder Region verbreiteten Aquifersedimente der
Bitterfelder Glimmersande sowie der Weichsel Niederterrasse wurden nach diesem
Ansatz bereits ausfuhrlich charakterisiert (Kleineidam et al., 1998). Im folgenden wer-
den die Ergebnisse der Charakterisierung der Bitterfelder Braunkohlen vorgestelit.

Es wurden in zwei Beprobungskampagnen Proben der Braunkohle im Anstehenden
(GG1, GG3, GGI) sowie als aufgearbeitete Reste aus den Glimmersanden entnom-
men (GG7 und GG8). Probe GG 10 stammt aus der Grube Bérenstein aus der
Oberbank des Bitterfelder Flézes im Kontakt zur Weichsel Niederterrasse. Die
Elementaranalyse zeigt sowohl im ungestorten Kohlefléz als auch der umgelagerten
Kohle sehr dhnliche Gehalte an organischem Kohlenstoff und Stickstoff (Tabelle 2.1).
Die ermittelten Daten decken sich mit Literaturangaben (Eissmann und Litt, 1994).

Tabelle 2.1: Charakterisierung der Kohleproben mittels Elementaranalyse.

Probenbezeichnung Corg [%] Stickstoff [%] Schwefel [%]
GG 3 Kohle 57.3 0.47 6.63

GG 7 Holzrest 57.3 0.77 3.28
GG8 Kohle 56.9 0.57 -

GG 10 Kohle 56.2 0.64 4.63

Aus den Kohleproben wurden polierte Praparate zur kohlepetrographischen Maceral-
analyse hergestellt (Abbildung 2.1). Mit Ausnahme des GG7 wiesen die Préparate
eine Dominanz an Densiniten auf. Innerhalb vorhandener Zellstrukturen wurden
Liptinite (Alginite, Resinite, Sporinite) identifiziert. Diese Préparate sind Gberwiegend
autochthonen Ursprungs. Der Reflexionsgrad der Kohlen schwankt zwischen 0.34
und 0.36 was dem Stadium einer Mattbraunkohle entspricht. Der untersuchte Holz-
rest einer Sequoia zeigt aufgrund seiner Herkunft eine deutlich geringere Reflexion.

Aufgrund der Ergebnisse der kohlenpetrographischen Bestimmung wurden an
Braunkohle-Material Sorptionsisothermen mit Chlorkohlenwasserstoffen aufgenomm-
en. Die dabei ermittelten Freundlich-Sorptionsparameter sind in Tabelle 2.2 zusam-
mengefasst. Mit Freundlich Exponenten von 0.75 wurden fir durchweg alle
Substanzen noch relativ lineare Sorptionsisothermen bestimmt. Kleineidam et al.
fanden 1998 bei Untersuchungen an Bitterfelder Braunkohlen mit Phenanthren
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ebenfalls lineare Sorption und stellten keinen signifikanten Einfluss von
unterschiedlichen Kohle-Fazies und Reifegraden auf die Linearitat der Sorption fest.

Tabelle 2.2: Freundlich Parameter der Sorptionsisothermen aus Batch-Versuchen an Braunkohle
Material, Kleineidam et al. (2002).

Substanz log K, [1 kg™ 1n [-] R?[]
Trichlorethen 1.69 00.05 0.76 0 0.04 0.97
1,2 Dichlorbenzol 2.7800.02 0.7500.03 0.91
1,4 Dichlorbenzol 2.800 0.02 0.76 0 0.03 0.76

Abbildung 2.1: Aufnahmen der Maceralgruppen (Leitz DMRX mit Wild MPS 48). Rechts:
Reflektiertes Weisslicht. Links: Durchlicht. a) GG 3 Densinit und Sclerotinit, b) GG 8
Cutinit und Liptodensinit, c) GG 10 Suberinit und Phlobaphinit. Reste aus
Zellwénden (Rinden), d) GG 7 Texto-Ulminit und Resinit.
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Laborexperimente zur Schadstofffreisetzung aus Bitterfelde Braunkohlen

Zur Ermittlung des Freisetzungsverhaltens von Schadstoffen aus den Bitterfelder
Braunkohlen wurden insgesamt 5 kontaminierte Braunkohleproben aus den Bohrun-
gen Saf Bit 6/97 (DI und DIl: Entnahme 21.6 - 21.75 m u. 21.75 m - 21.9 m u. GOK,
sandiger Schluff mit eingeregelten Braunkohlepartikeln aus dem Ubergangsbereich
quartarer Aquifer/Braunkohle; H: Entnahme 27.7 - 28.0 m u. GOK, Braunkohlefrag-
mente unterschiedlicher Gréfe aus dem scharf akzentuierten Ubergangsbereich zum
tertiaren Grundwasserleiter) sowie Saf Bit 16/97 (Bl und B Il: Entnahme 21.55 -
21.65 m und 21.65 - 21.75 m u. GOK, Ubergangsbereich quartarer Aquifer/Braun-
kohle) ausgewahlt. Mit diesen Proben wurden Saulenelutionsversuche in Glassaulen
durchgefiihrt, die sich an die Vorgaben der DIN V 19736 anlehnten (Abbildung 2.2).

Die Glassdulen wurden zur Vermeidung von Lufteinschlissen unter sukzessiver
Wasserzufiihrung von unten mit dem homogenisierten Probenmaterial befullt. Als
Filterschittung diente inerter Quarz-Sand, der eine gleichférmige Durchstrémung
und die Vermeidung der Mobilisierung von Feinpartikeln gewéhrleisten sollte. Zur
Minimierung von Sorptionseffekten wurden beim Versuchsaufbau in Bereichen mit
Kontakt zur wéassrigen Phase nur Glas, Edelstahl und Teflon eingesetzt.

Séaule Edelstahlleitung Schraubverschlu® mit
(z.B. Normschliff-Glassaule - teflonbeschichtetem
mit Durchmesser 6¢cm,
Lange 16¢cm, Volumen 450ml) / Septum
PVC- Entluftungskanile
Schlauch
_ Bodenprobe ¢ . Losemittel zur
o : (] Filter- Extraktion oder
Peristaltik- B SCHittUNg premssssfussssses

andere geeignete

Pumpe Analysenmethode

(mehrkanalig)

Sauleneluat

Abbildung 2.2: Versuchsaufbau zur Bestimmung des Freisetzungsverhaltens von Schadstoffen aus
den Bitterfelder Braunkohlen (modifiziert nach Weil} et. al., 1997).

Als Elutionsmittel diente deionisiertes, entgastes Wasser (aqua millipore). Die Fluss-
rate wurde mit einer Peristaltikpumpe auf etwa 1,2 ml min™ eingestellt und entsprach
damit typischen Fliessgeschwindigkeiten im Grundwasser.

Das Sauleneluat wurde in regelmafligen Zeitintervallen in einem Probengefal}
gesammelt, in dem 10 ml Pentan und interne Standards (Fluorbenzol, Naphthalin)
vorgelegt waren. Die aus der Pentanphase direkt aus dem Probengefald entnommen
Extrakte wurden mittels GC/MS analysiert. Vorteile dieses Messverfahrens liegen in
der Detektion extrem geringer Massen charakteristischer Substanzfragmente und
damit von Nachweisgrenzen bis unter 10 ng I”".
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Diffusionslimitierte Schadstoffdesorption - Grundlagen

Schadstofftransport findet im Untergrund primér Gber die Advektion einer fllissigen
oder gasférmigen mobilen Phase in gut durchldssigen Bereichen statt. In Aquiferbe-
reichen geringer Permeabilitat, die von der Advektion der mobilen Phase nicht oder
nur untergeordnet erfasst werden, wird der Transport organischer Verbindungen
nicht durch Advektion, sondern primar durch molekulare Diffusion bestimmt
(Grathwohl, 1998). Die Diffusion organischer Schadstoffe findet dabei sowohl in
Intrapartikelporen, also in den Poren einzelner Aggregate, als auch im interpartiku-
l&ren Porenraum geringdurchlassiger Bereiche statt. Die Bitterfelder Braunkohlen
kénnen als solche Lagen mit einer deutlich geringeren hydraulischen Leitfahigkeit als
die umgebenden Aquifere angesehen werden. Darlber hinaus ist Sorption bzw.
Desorption von Schadstoffen in den einzelnen Braunkohlepartikeln nur tber diffusive
Prozesse mdglich.

Diffusiver Transports organischer Verbindungen in porésen Medien lasst sich mit
dem zweiten Fick'schen Gesetz (hier in Radialkoordinaten) beschreiben:
c 07°C _2.0CO

0D 0—1 1
[t aHﬂrz r UVH (1)

wobei C, r und r Konzentration [M L], Zeit [t] und radialer Abstand [L] vom Zentrum
eines Partikels (pordses Aggregat, Lithofragment, organisches Material) sind. Der
scheinbare Diffusionskoeffizient D, [L? t"] beinhaltet Sorptionseffekte und kann, unter
Annahme einer linearen Isotherme und unter der Vorraussetzung dass die gesamte
Interpartikel bzw. Intrapartikelporositat //[-] diffusiv erschlossen werden kann, defi-
niert werden als:

D
D, ()
ok, Zio,

i i

Dy [L2t"] ist der Diffusionskoeffizient der Verbindung in Wasser, 7 [M L] die
Trockenraumdichte des Partikels oder des porésen Mediums und /; [-] der Tortuo-
sitatsfaktor, der als Quadrat des Verhéltnisses zwischen der effektiven Weglange in
einer Pore und dem klrzestem Weg in einem porésem Medium definiert ist. Der
Verteilungskoeffizient K, beschreibt im einfachsten Fall eine lineare Beziehung
zwischen der Konzentration eines Stoffes in der festen Phase Cs [M L] und der
flissigen Phase Cy [M L]

C
K, 0=

3)

w

Fur konstante scheinbare Diffusionskoeffizienten D, (lineare Sorptionsisothermen)
und definierte Anfangs- und Randbedingungen (gleichférmige Schadstoffverteilung
im gesamten Partikel, Desorption aus dem Gleichgewicht) existiert die folgende
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analytische L&sung, mit der sich beispielsweise charakteristische Desorptionsraten
oder Desorptionszeiten ermitteln lassen (Crank, 1975).

M 6 21 0., ,D 1
——010—| |—exprn“J/- —2¢ 4
v, HZD 5 PH R (4)

eq n0l

M [M] bezeichnet die Schadstoffmasse, die nach einer bestimmten Zeit aus dem
Korn oder Partikel freigesetzt wurde und M,, [M] die unter Gleichgewichtsbedin-
gungen im Partikel initial vorliegende Schadstoffmasse. a [L] ist der Kornradius. Der
Term D, t/a’ [-] ist die dimensionslose Zeit und wird auch als Fourier-Zahl bezeichnet.

Fir kurze Desorptionszeiten mit Fourier-Zahlen < 0.15 kénnen folgende Naherungs-
I6sungen fur die Bestimmung der desorbierten Schadstoffmasse M nach einer
bestimmten Zeit bzw. der korrespondierenden Freisetzungsraten F [M L?t"] zum
Ansatz gebracht werden:

M g |Dal 3Ll (5
M, [Ja a

(6)

bzw

03

Bei Iangeren Desorptionszeiten (Fourier-Zahlen > 0.15) kann die Desorptionsrate aus
der Ableitung des ersten Terms der Reihenentwicklung (Gl. 4) bestimmt werden:

£ U 6—exp§|] [

eq

H (7)

FUr nichtlineare Sorptionsisothermen oder kompliziertere Randbedingungen sind
numerische Lésungen erforderlich.

Diffusionslimitierte Schadstoffdesorption aus Bitterfelder Braunkohlen

Die unterschiedlichen kontaminierten Braunkohlen wurden in den S&ulenversuchen
Uber einen Zeitraum von ca. 50 Tagen desorbiert. Die bis zu diesem Zeitpunkt
desorbierten Schadstoffmassen sind in Tabelle 2.3 zusammengestelit.

Wahrend das Schadstoffspektrum aus den Proben des Ubergangsbereichs quartérer
Aquifer - Braunkohle von Chlorbenzol dominiert wird, ist die Probe aus dem Grenz-
bereich Braunkohle - tertidrer Aquifer durch aliphatische CKW (cis-1,2-DCE, TCE)
dominiert. Dieses Resultat deckt sich mit Ergebnissen aus Untersuchungen von
Proben aus dem oberen Fl6zhorizont von Dermietzel et. al. (1998) und der im Grund-
wassermonitoring beobachteten differenzierten Schadstoffverteilung der beiden
Aquifere.
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Abbildung 2.3: Freisetzung von Trichlorethen bzw. Chlorbenzol aus den kontaminierten
Bitterfelder Braunkohlen, hier am Beispiel der Probe B |. Links: Schadstoffflisse. Rechts:
Konzentrationen im Eluat. Durchgezogenen Linien: Modellierungen.

Tabelle 2.3: Aus den Sauleneluaten kumulativ errechnete desorbierte Schadstoffgehalte der
unterschiedlichen Probenmaterialien. In den Proben aus dem Ubergangsbereich quartarer
Aquifer/Braunkohle (sandiger Schluff mit eingeregelten Braunkohlefragmenten: Saulen DI, DI,
Bl und BII) dominieren aromatische CKW vor allem Chlorbenzol. Das Schadstoffspektrum in
Séule H (Grenzbereich Braunkohle/tertiarer Aquifer: Braunkohlefragmente, z.T. unvollstandige
Diagenese) liegt bei den aliphatischen CKW (cis-1,2-DCE, TCE und PCA). n.d.: nicht

detektiert.
Meq [mg kg'']

DI DIl Bl Bl H
cis-1,2-Dichlorethen 1.8 5.5 3.2 6.4 344
1,1,2-Trichlorethan n.d. n.d. n.d. 1.2 16
Trichlorethen 50 55 2.2 16 13.5
Chlorbenzenzol 60.0 54 10.8 352 nd
Tetrachlorethan 0.8 21 0.3 09 52
1,2-Dichlorbenzol 18 8 n.d. nd. n.d.
1,4-Dichlorbenzol 21 11 n.d. nd. n.d.

Mit dem vorgestellten Diffusionsmodell wurde die Freisetzung der unterschiedlichen
Schadstoffe aus den 5 kontaminierten Braunkohlen modelliert. Abbildung 2.3 zeigt
exemplarisch fur die Probe B | das Desorptionsverhalten von Trichlorethen und
Chlorbenzol mit den Modellanpassungen, die in der Regel sehr gut waren.

In Tab. 2.4 sind die aus den Kurvenanpassungen des Diffusionsmodels gefitteten
Desorptionsratenkonstanten D./a’ zusammengestellt. In den Ergebnissen deutet sich
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eine Abnahme der Desorptionsratenkonstanten mit zunehmender Hydrophobizitat
der Schadstoffe an, die beobachteten Desorptionszeiten nehmen also generell mit
zunehmender Sorptionsneigung zu (retardierte Porendiffusion).

Tabelle 2.4: Aus den Kurvenanpassungen des Diffusionsmodels gefittete Diffusionsratenkonstanten
D./a’ der verschiedenen Saulenversuche.

D/a’[-]

DI DII BI BII H
cis-1,2-Dichlorethen 45107 3.0107 7.0107 1.6 107 4.0107
1,1,2-Trichlorethan - - - - 1.7 107
Trichlorethen 1.7 107 1.3 107 1.8 107 4310 8.010°
Chlorbenzenol 1.1 107 1.2 107 9.010® 1.7 10°® -
Tetrachlorethan 15107 1.3107 1.3107 3.210° 4510°%
1,2-Dichlorbenzol 7.710% 7.810% - - -
1,4-Dichlorbenzol 7510% 7.810% - - -

Trotz der in Substrat und Korngréf3en unterschiedlichen Sdulenmaterialien liegen die
Desorptionsratenkonstanten der verschiedenen Schadstoffe innerhalb einer GréRen-
ordnung. Dies kdnnte einen Hinweis darauf sein, dass Intrasorbentdiffusion als
limitierender Prozess die Desorptionskinetik bestimmt, wie dies in humusreichen
Bdden haufig beobachtet wurde (Brusseau et. al., 1991).

Schadstofffreisetzung im Feld

Die Akkumulation der in Bitterfeld relevanten Schadstoffe in den regional verbreiteten
Braunkohlehorizonten hatte in der Vergangenheit eine Reduktion der Schadstoffkon-
zentrationen im Abstrom der Kontaminationsquellen zur Folge. Unter Annahme eines
Szenario von lokal deutlich reduzierten Schadstoffkonzentrationen im quartédren
Aquifer ergibt sich aufgrund eines umgekehrten Konzentrationsgradienten aktuell ein
Sekundéreintrag aus der Braunkohle zurlick ins Grundwasser durch desorbierende
Schadstoffe. Die Untersuchungen liefern daher eine Grundlage fir die Prognose der
weiteren Schadstoffentwicklung in regionalen Teilstrdmen. Wichtige Voraussetzung
fur realistische Schadstoffmodellierungen ist deshalb die Bericksichtigung der
diffusionslimitierten Schadstofffreisetzung aus den kontaminierten Horizonten des
Bitterfelder Braunkohlefl6zes und der angrenzenden Aquiferbereiche.

Aufgrund der ausgesprochen inhomogenen Schadstoffverteilungen im Braunkohle-
floz sowie der stark wechselnden Randbedingungen des Grundwasserregimes ist
eine Prognose der zukinftigen Entwicklung der Schadstoffkonzentrationen in den
angrenzenden Grundwasserleitern entsprechend schwierig. Eine realistische Uber-
tragung der Ergebnisse auf den regionalen Malstab lasst sich nur mit instationaren
Stofftransportmodellen in Anbindung an das digitale hydrogeologische Strukturmodell
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erreichen. Dabei ist entscheidend, dass das Braunkohlefl6z nicht durchgehend
ausgebildet ist und in Teilbereichen auch advektiv durchstrémt wird.

2.4 Langzeitbetrieb von in-situ Durchflussreaktoren

Ziel des zweiten Teils dieses Projekts war es, den Einfluss grundwasserspezifischer
Parameter auf eine in-situ Aktivkohlefiltration zu ermitteln. Dabei wurden prinzipiell
zwei Fragestellungen als signifikant angesehen:

0 Ist bei einem langjéhrigen Einsatz von Aktivkohlen unter in-situ Bedingungen
ein Riickgang der Sorptionskapazitaten der Aktivkohlen durch ,fouling’ Effekte,
sei es durch Ausfallungen oder durch biologische Besiedlung, zu befiirchten

0 und kann ein partikelgetragener Schadstofftransport zu einem friihzeitigen
Durchbruch von Schadstoffen durch einen Aktivkohlereaktor fihren.

Gerade dieser zweite Punkt betrifft im Prinzip alle Reaktoren, die in der Bitterfelder
Pilotanlage betrieben werden. So ist z.B. Aktivkohle ein ausgezeichneter Sorbent fur
organische Schadstoffe, die geldst in wassriger Phase durch einen Aktivkohlefilter
transportiert werden. Speziell in der Situation am Bitterfelder Standort der Pilotanlage
sind jedoch zwei Szenarien vorstellbar, die zu einem frihzeitigen Durchbruch von
Schadstoffen durch einen Aktivkohlefilter fihren kénnen:

Beim Einbau der Aktivkohle kénnen kurzfristig kleinste Aktivkohlepartikel mobilisiert
und durch den Aktivkohlefilter transportiert werden. Stammen diese Partikel aus dem
untersten Bereich des Aktivkohlebetts, so kénnten sie bereits mit kontaminierten
Wasser in Kontakt gewesen sein und damit eine Schadstoffbeladung aufweisen, die
dann im Eluat nachgewiesen werden kann.

In den Bitterfelder Grundwasserleitern treten weitrdumig Braunkohlebruchsticke auf,
die aus der eiszeitlichen Aufarbeitung der kompakten Braunkohleschichten stammen.
Gleichzeitig sind in vielen Bereichen der Bitterfelder Gegend die Braunkohlelagen
noch im Untergrund vorhanden. Von diesen Braunkohlelagen oder dispers verteilten
Braunkohlebruchstiicken kdnnen kleinste Partikel im Grundwasser transportiert
werden, die dann mit Schadstoffen beladen die Aktivkohlereaktoren erreichen.
Werden diese Partikel durch die Aktivkohlefilter transportiert, kénnten wiederum
frihzeitig Schadstoffe im Filtrat nachgewiesen werden.

Im Rahmen dieses Teilprojektes wurde ab Mitte Juni 1999 ein Groldreaktor (1500 L)
mit einer Aktivkohlefullung (TL 830, Chemviron) im Schacht 4 auf dem SAFIRA-
Standort in Bitterfeld betrieben. Im Januar 2001 wurden im Schacht 5 drei weitere,
kleinere Reaktoren (74 L) mit unterschiedlichen Aktivkohleflllungen in Betrieb
genommen (TL 830, INP Reac und Norit ROW 0.8 supra). Damit sollten sowohl
unterschiedliche Aktivkohlen verglichen werden als auch Daten fiir einen Betrieb der
Reaktoren bei unterschiedlichen Grundwasserbedingungen erhalten werden.
Zusatzlich wurden Laboruntersuchungen durchgefihrt.
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Langzeitbetrieb der Aktivkohlereaktoren

Die Aktivkohlefiltration ist eine seit langem bekannte und bewéhrte Methode der
Wasseraufbereitung, die bei einer Vielzahl von Anwendungen zum Einsatz kommt.
Grundlage dieses Verfahrens ist die Adsorption der in wassriger Phase gel6sten
Schadstoffe auf der Aktivkohle, die bei Annahme eines Sorptionsgleichgewichts
durch einfache Verteilungsbeziehungen (Sorptionsisothermen) beschrieben werden
kann. Damit ist auf Grundlage von Modellexperimenten eine relativ zuverldssige
Skalierung von Behandlungsanlagen mdglich. In vielen Praxisanwendungen zur
Grundwassersanierung sowie in Laborversuchen haben Aktivkohlen in den letzten
Jahrzehnten hervorragende Abreinigungsleistungen fir organische Schadstoffe
gezeigt (Donner, 1997). Allerdings lagen zum mehrjahrigen Betrieb von Aktivkohle-
fillern unter quasi in-situ Bedingungen, und vor allem bei so komplexen
Grundwasserverhéltnissen wie am Bitterfelder Standort der Pilotanlage, noch keine
Erfahrungen vor.

Bei Kenntnis der Sorptionsisothermen der betreffenden Schadstoffe und der Schad-
stoffkonzentrationen im zu behandelnden Wasser kann die Standzeit eines
Aktivkohlefilters bis zum Durchbruch von Schadstoffen bestimmt werden. Dabei
werden jedoch keine Effekte beriicksichtigt, die im Langzeitbetrieb zu einer
Standzeitverminderung fihren kénnen, etwa ,biofouling“, Mineralausfallungen oder
konkurrierende Sorptionseffekte durch andere Wasserinhaltsstoffe. Durch Vergleich
der theoretisch zu erwartenden Standzeiten mit den im Reaktorbetrieb tatsachlich
erreichten Standzeiten kann die Signifikanz solcher konkurrierender Prozesse im
Langzeitbetrieb von Reaktoren ermittelt werden.

Ergebnisse aus der Pilotanlage

In Tabelle 2.5 sind die analysierten Schadstoffe mit den Konzentrationsbereichen
Uber die Laufzeit der Reaktoren in den Schéchten 4 und 5 aufgetragen. In beiden
Fallen wird die Kontamination von Chlorbenzol dominiert. Tendenziell werden in dem
Grundwasser, welches in Schacht 5 geférdert wird, leicht héhere Konzentrationen
gemessen als im Grundwasser, welches Schacht 4 zuflieft.

Die Unterschiede sind jedoch in Bezug auf eine Vergleichbarkeit der Ergebnisse zur
Leistungsfahigkeit der unterschiedlichen Aktivkohlen als nicht signifikant zu
bewerten. Im Versuchszeitraum von ca. 900 Tagen konnte am GroRreaktor in
Schacht 4 ein sukzessiver Durchbruch von Chlorbenzol an den einzelnen Probe--
nahmeports bis hin zu Port 5 in der Mitte des Reaktors beobachtet werden. Ein
vollstdndiger Durchbruch der Schadstoffe durch den Reaktor wurde auch nach 3
Jahren Anlagenbetrieb nicht erreicht. In den sehr viel kleineren Reaktoren in Schacht
5 wurde jedoch ein vollstandiger Durchbruch auf Grund der deutlich hdheren
Abstandsgeschwindigkeiten innerhalb eines Jahres beobachtet.
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Tabelle 2.5: Schadstoffe und Konzentrationen in den Schachten 4 und 5.

Schacht 4 Schacht 5
Zeitraum 05/99-12/01 |[01/01-12/01
Chlorbenzol [mg/1] 7-24 9-25
1,4 DCB [mg/l] 0,04-0,20 0,19-0,30
1,2 DCB [mg/l] 0,013-0,04 |0,1-0,17
Benzylchlorid [mg/l] |0,017-0,03 |0,02-0,05
Benzol [mg/l] 0,02-0,04 0,04-0,10
1,2 cis-DCE [mg/I] 0,01-0,04 0,03-0,06
1,2 trans-DCE [mg/I] |0,01-0,03 0,01-0,03
TCE [mg/l] 0,01-0,02 0,01-0,02

In Abbildung 2.4 sind fir die einzelnen Reaktoren die Auslasskonzentrationen flr
Chlorbenzol (MCB), cis-Dichlorethen (cis-DCE) und Benzol Uber die Zeit dargestellt.
Fur den Grofreaktor in Schacht 5, bei dem kein vollstdndiger Durchbruch erreicht
wurde, ist exemplarisch der Durchbruch an Port 5 dargestellt.

In der Regel wird als erstes cis-DCE in den Auslassproben nachgewiesen, gefolgt
von Benzol und Chlorbenzol. Diese Abfolge spiegelt die zunehmende Hydrophobi-
zitat der Schadstoffe wieder, die mit einer zunehmenden Sorptionsneigung korreliert.
Far Chlorbenzol werden die Durchbriiche zwischen ca. 8000 und ca. 16000
ausgetauschten Porenvolumen beobachtet.

Aus den Durchbruchskurven lassen sich die ausgetauschten Porenvolumina bis zum
Durchbruch von Chlorbenzol ablesen sowie die bis zu diesem Zeitpunkt behandelten
Wassermengen. Daraus wiederum lasst sich die Beladung der Aktivkohlen mit
Chlorbenzol bei Durchbruch berechnen. Die Ergebnisse dieser Berechnungen sind in
Tab. 2.6 dargestellt. Fur die einzelnen Aktivkohlen liegen die Beladungen zwischen
16,6 % (Inp Reac) und 22,1 % (Norit ROW 0.8). Bemerkenswert ist, dass fur die
Aktivkohle TL 830, die im Grolreaktor von Schacht 4 sowie in einem Kleinreaktor
von Schacht 5 eingesetzt wurde, nahezu identische Beladungen ermittelt wurden.
Der Kleinreaktor wurde dabei mit Abstandsgeschwindigkeiten von ca. 3m/h betrieben
wahrend im GrofRreaktor Abstandsgeschwindigkeiten von nur ca. 0,5 m/h erreicht
wurden. Die dhnlichen Beladungen lassen darauf schlieen, dass in beiden Fallen
ein Sorptionsgleichgewicht erreicht wird.

Diese Unterschiede in den Beladungen zwischen den einzelnen Aktivkohlen sind
durchaus signifikant, z.B. als Auswahlkriterium bei einer Sanierungsmallnahme,
obwohl auf Grund der beschrankten Probenzahl eine statistische verlassliche
Aussage nur schwer zu treffen ist.
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Abbildung 2.4: Durchbruchskurven der Schadstoffe gemessen am Auslass der einzelnen Reaktoren.
Far den Grofdreaktor in Schacht 5 (TL 830) wurde kein Durchbruch am Auslass erreicht, es
wurde deshalb der Durchbruch an Port 5 dargestellt.

Tabelle 2.6: Ausgetauschte Porenvolumina und behandelte Wassermengen bis zum Durchbruch der
Massenschwerpunkte von Chlorbenzol fur die betriebenen Aktivkohlefilter sowie die dabei
ermittelten Beladungen (Gewichtsprozent) der Aktivkohlen.

Ausgetauschte
Porenvolumina

behandelte Was-
sermenge [m?]

Chlorbenzol (%)

Beladung

TL 830 Filter 2.1b Brunnen 4 16400 6520 19,6
INP Reac KR1 Brunnen 5 13048 479 16,6
TL 830 KR2 Brunnen 5 14150 552 19,5
Norit ROW KR3 Brunnen 5 9910 480 22,1




32 Kapitel 2

Vergleich zwischen experimentellen und modellierten Ergebnissen

Die Modellierungen der Durchbruchskurven fir die einzelnen Schadstoffe in den
Aktivkohlereaktoren wurden mit dem Programm ETDOT der Michigan Technological
University (U.S.A) durchgefuhrt. Das Programm erlaubt zusatzlich die Abschatzung
von Sorptionsparametern fir unterschiedlichste Sorbenten und Schadstoffe auf
Grundlage der Polanyi-Potentialtheorie (Polanyi, 1916), die einen Zusammenhang
zwischen physikalisch-chemischen Eigenschaften eines Sorptivs und dessen
Adsorbierbarkeit herstellt. Mit dieser Datengrundlage und den gemessenen Einlass-
konzentrationen kann dann in dem in ETDOT enthaltenem Programmmodul PSDM
(Crittenden et al., 1986) die Modellierung von Durchbruchskurven durchgefihrt
werden. Nahere Angaben zu dem verwendeten Modell finden sich in der Literatur
oder im umfangreichen Endbericht des Projekts (Grathwohl et al., 2003).

In Abbildung 2.5 sind exemplarisch die Ergebnisse der Modellierungen der Chlor-
benzoldurchbriiche fiir die unterschiedlichen Reaktoren und Aktivkohlen dargestellt.
Als einzige Messwerte der Bitterfelder Pilotanlage gehen die Einlasskonzentrationen
von Chlorbenzol in die Reaktoren in das Modell ein. Alle anderen Parameter wurden
mittels ETDOT bestimmt. Prinzipiell zeigen die modellierten Durchbriiche eine
ausgezeichnete Ubereinstimmung mit dem in den Reaktoren beobachteten Verhalten
der Schadstoffe.
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Abbildung 2.5: Vergleich zwischen vorhergesagten (PSDM) (Linie) und beobachteten Durchbriichen
von MCB (Symbol), (siehe auch Abb. 2.4).
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Da die Einlasskonzentrationen in die Reaktoren nicht konstant waren und diese
MessgréfRe in das Modell eingeht, wird bei den modellierten Durchbriichen kein
konstantes Konzentrationsniveau erreicht. Die Einlasskonzentrationen nehmen in der
Laufzeit der Reaktoren in Schacht 4 von 24 mg/I auf 7 mg/l ab und in Schacht 5 von
25 mg/l auf 9 mg/l.

Diese sehr guten Ubereinstimmungen zwischen experimentellem Befund und Modell
sind ein Hinweis darauf, dass auch nach der mehrjahrigen Betriebszeit der Reakto-
ren zumindest keine massiven fouling Effekte mit Verminderung der Sorptionskapa-
zitdten der Aktivkohlen aufgetreten sind. Ahnlich gute Vorraussagen zur Standzeit
der Aktivkohlen wurden auch auf Grundlage von Laborisothermen erzielt.

Partikelgetragener Schadstofftransport

Untersuchungen zum partikelgetragenen Schadstofftransport wurden sowohl in der
Bitterfelder Pilotanlage als auch in Laborversuchen durchgefihrt. Damit sollte zum
einen die Relevanz des Problems in der Pilotanlage abgeschétzt werden und zum
anderen ein Modell entwickelt werden, mit dem der Transport von kontaminierten
Partikeln durch einen Aktivkohlereaktor beschrieben werden kann.

Partikelmessungen in der Pilotanlage

Neben den gelésten Grundwasserinhaltsstoffen wurde im Rahmen dieses Projekts
auch die Anzahl und Grol3e der im Wasser befindlichen Partikel gemessen. Die Mes-
sungen wurden mit dem Laserabschattungsgerat CIS-50 (Computer Inspection
System) der Firma Galai durchgefihrt. Die Partikeldetektion beruht auf Messungen
der Abschattung von Partikeln nach dem ,time of transition®- Prinzip (Ahronson et al.,
1986). Als Laserquelle dient eine 632 nm He/Ne Laserlampe, welche zusammen mit
dem eingebauten Prisma einen Messbereich von 0,5 pm bis 150 pm ermdéglicht.

Messungen der Partikelanzahl und -gr6Re an Einlass und Auslass des Groldreaktors
in Schacht 4 zeigen, dass die Partikelzahl sehr variabel ist, wohingegen die
PartikelgréRenverteilung relativ konstant bleibt (Abb. 2.6). Die Partikelanzahl am
Einlass schwankt von ca. 20.000 Partikel/ml bis ca. 70.000 Partikel/ml und die
PartikelgréRen bewegen sich zwischen 0,5 ym bis 20 ym, wobei die vorherrschende
PartikelgréRe zwischen 0,5 ym und 2,0 ym liegt. Bei den Messungen kann jedoch
nicht unterschieden werden, ob es sich bei den Partikeln um Aktivkohlepartikel aus
dem Reaktor selbst oder um mobilisierte Braunkohlepartikel aus dem Aquifer
handelt. Die Messungen belegen aber, dass partikelgetragener Schadstofftransport
durchaus einen frihzeitigen Durchbruch von Schadstoffen durch die Reaktoren
verursachen kénnte.
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Abbildung 2.6: Partikelanzahl und -verteilung an Einlass und Auslass des Grofreaktors in
Schacht 4.

Laborversuche zum partikelgetragenem Schadstofftransport

Entsprechend der Situation am Bitterfelder Standort wurden in den Versuchen zum
partikelgetragenen Schadstofftransport Aktivkohlepartikel und Braunkohlepartikel
eingesetzt. Grundsatzlich kommt es beim Transport schadstoffbeladener Partikel
durch einen unbeladenen Aktivkohlefilter auf Grund der Verteilungsgleichgewichte zu
einer Desorption der Schadstoffe von den Partikeln und zu einer Sorption auf der
Aktivkohle. Entscheidend fur die Frage, wie vollstandig die Desorption ablauft, sind
zum einen die zur Verfugung stehenden Kontaktzeiten im Aktivkohlefilter (Flie3ge-
schwindigkeit) und zum anderen die Desorptionskinetik der Schadstoffe.

Um Aussagen Uber die Kinetik des Schadstoffiibergangs zwischen Aktivkohlepartikel
und Aktivkohlebett, sowie zwischen Braunkohlepartikel und Aktivkohlebett machen
zu kénnen, wurden Saulenversuche durchgefiihrt. Glassdulen mit einem Durchmes-
ser von 2,5 cm und einer H6he von 12 cm wurden mit 20 g Aktivkohle TL 830 befllt.
Daraufhin wurden die Saulen solange bei einer Abstandsgeschwindigkeit von 40 m/d
mit partikelfreiem deionisiertem Wasser gespllt, bis am Auslass keine Partikel mehr
nachzuweisen waren. Somit war sichergestellt, dass kein Partikelaustrag aus der
Aktivkohle stattfand. AnschlieRend wurde eine Suspension aus 20 mg/l Aktivkohle-
bzw. Braunkohlepartikeln, die mit 10 mg/l TCE versetzt war, mit unterschiedlichen
Abstandsgeschwindigkeiten durch die Aktivkohlesaule gepumpt. Es wurden fir
Aktivkohle Versuche mit Abstandsgeschwindigkeiten von 30 m/d bis 3 m/d und von
3 m/d bis 0,3 m/d durchgefiihrt und fir Braunkohle von 30 m/d bis 3 m/d. Begonnen
wurde mit der schnellsten Abstandsgeschwindigkeit (30 m/d bzw. 3 m/d) und der
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Wechsel zur langsameren Abstandsgeschwindigkeit fand nach ca. 10 bzw. 35
ausgetauschten Porenvolumina statt. Untersucht wurden die Partikel- und Schad-
stoffkonzentrationen an Einlass und Auslass.

Die Saulenversuche wurden dann mittels eines reaktiven Transportmodells zum
partikelgetragene Schadstofftransport durch einen durchstréomten Reaktor modelliert.
Das in diesem Projekt verwendete Modell basiert auf Arbeiten von Dagan und
Cvetkovic (1996). Es verwendet einen Langrangian Ansatz zur Beschreibung des
dreidimensionalen reaktiven Transport in heterogenen porésen Medien. Das lasst
eine entkoppelte Behandlung des konservativen und reaktiven Transports zu.

Als Vorraussetzung zur Modellierung der Versuche missen die Sorptionsisothermen
der betreffenden Schadstoffe auf den beteiligten Aktivkohle- und Braunkohlepar-
tikeln, bekannt sein. Deshalb wurden die jeweiligen Sorptionsisothermen fir die
Testsubstanz TCE in Labor-Batchexperimenten aufgenommen Abbildung 2.7).
Einzelheiten zum verwendetem Modell sind in der angegebenen Literatur zu finden
(Bold et al. 2003) sowie im ausfihrlichen Endbericht zu diesem Projekt.
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Abbildung 2.7: Freundlich-Isothermen fiir TCE auf Aktivkohle und Braunkohle.

In den Abbildungen 2.8 und 2.9 sind die Ergebnisse der Saulenversuche zum
partikelgetragenen Schadstofftransport, die Partikelkonzentrationen im Saulenaus-
lass sowie resultierende TCE Konzentrationen, dargestellt. Basierend auf den
ermittelten Isothermen sind auRerdem die Ergebnisse der Modellierungen dieser
beiden Parameter aufgetragen.
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Abbildung 2.8: Partikelgetragener Schadstofftransport durch einen Aktivkohlefilter
(Braunkohlepartikel).
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Abbildung 2.9: Partikelgetragener Schadstofftransport durch einen Aktivkohlefilter
(Aktivkohlepartikel).

Generell konnte in diesen Untersuchungen gezeigt werden, dass mit zunehmender
FlieRgeschwindigkeit die Partikelmenge im Eluat steigt, wobei die Werte flr
Aktivkohlepartikel und Braunkohlepartikel in der gleichen GréRenordnung lagen. Es
zeigte sich aullerdem, dass ein partikelgetragener Schadstofftransport Uber der
Nachweisgrenze von 0,2 pg/l nur bei Aktivkohlepartikeln stattfand, wobei steigende
Eluatkonzentrationen bei zunehmenden Fliel3geschwindigkeiten beobachtet wurden.
Beim Versuch mit Braunkohlepartikeln konnte selbst bei einer Abstandsgeschwin-
digkeit von 300 m/d kein TCE im Eluat nachgewiesen werden.
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Im Falle der Braunkohle kénnen die Ergebnisse durch die sehr hohe Sorptions-
kapazitat der Aktivkohle in der Saule fir geléstes TCE und durch die sehr geringe
Sorptionskapazitat der Braunkohle erklart werden. Aufgrund der geringeren Sorption
werden nur 0,016% des am Einlass vorhandenen TCEs an Braunkohle gebunden.
Die Kontaktzeit der Braunkohlepartikel in der Aktivkohlesaule reicht bei allen hier
untersuchten FlieRgeschwindigkeiten fir eine vollstdndige Desorption des auf der
Braunkohle sorbierten TCE aus.

Im Gegensatz hierzu sind bei den Aktivkohlepartikeln rund 30% des am Einlass
vorhanden TCE’s partikuldr gebunden. Aufgrund der hohen Sorptionskapazitat der
Aktivkohle in der S&ule fur geléstes TCE sind deshalb die TCE-Gehalte im Auslass
nur durch einen partikelgetragen Schadstofftransport zu erklarten. Des weiteren wird
ein deutlicher Zusammenhang zwischen TCE-Konzentration am Auslass, der
Fliessgeschwindigkeit und dem dadurch beeinflussten Partikelaustrag sichtbar, da
die Desorptionszeit von Schadstoffen mit zunehmender Fliessgeschwindigkeit
abnimmt. Bei einer Fliessgeschwindigkeit von 300 m/d werden rund 70% und bei
einer Fliessgeschwindigkeit von 30 m/d rund 96% des TCE’s von den mobilen
Aktivkohlepartikeln desorbiert.

2.5 Zusammenfassende Bewertung

Die Aktivkohlefiltration hat sich im in-situ Betrieb als ausgesprochen langzeitstabil
und unempfindlich gegen z.B. Bio- und Chemofouling erwiesen. Die Sorptions-
kapazitaten, die in der Bitterfelder Pilotanlage erreicht wurden, sind vergleichbar mit
den Kapazitaten, die in Sorptionsversuchen im Labor unter Idealbedingungen erzielt
wurden oder Uber theoretische Modelle abgeschatzt wurden. Damit kann vor einem
Einsatz dieser Technologie durch relativ unaufwendige Laborversuche deren Effek-
tivitét in der Realanwendung abgeschétzt werden.

Die Limitierungen sind eher beim behandelbaren Schadstoffspektrum zu sehen.
Aufgrund des sorptiven Ansatzes sind effizient nur Stoffe abzureinigen, die bei
umweltrelevanten Konzentrationen in der wassrigen Phase ausreichend stark
sorbieren. Damit bleibt die Methode auf die Entfernung von stark hydrophoben
Schadstoffen beschrankt. Diese Stoffe stellen im Fall von Bitterfeld zwar den
dominierenden Anteil der Gesamtkontamination dar, es ist jedoch abh&ngig vom
Standort auch mit gut wasserléslichen Verbindungen wie z.B. Phenolen oder
heterozyklischen Verbindungen zu rechnen, die in ihrem toxischen Potential
keineswegs weniger problematisch sind als die Hauptkontaminanten. AufRerdem
muss berlcksichtigt werden, dass generell ein Austausch der Aktivkohle mdglich
sein muss, da sich die Sorptionskapazitaten friiher oder spater erschopfen.

Es ist jedoch nach den hier erzielten Ergebnissen festzuhalten, dass mit der
Aktivkohlefiltration eine Technologie fur den in-situ Einsatz verfugbar ist, die bei
geringem technologischem Risiko durchaus sehr effiziente Reinigungsleistungen
erbringen kann. DarlUber hinaus ist diese Technik relativ kostengtinstig und einfach
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zu implementieren, da auller der Aktivkohle keine weiteren prozessunterstiitzenden
Mittel zugegeben werden missen.

Die Untersuchungen zum Freisetzungsverhalten der Schadstoffe aus Aquifer-
materialien und Braunkohleproben aus Bitterfeld bestatigen die Hypothese, das
kohlefihrende Schichten als Sekundéarschadstoffquellen fungieren und es ist zu
erwarten, dass diese noch Uber lange Zeitrdume aktiv bleiben (Dekaden).
Zusammen mit den Erhebungen zur regionalen Geologie und zur Lithologie der
Aquifere im Bitterfelder Raum steht jetzt eine wichtige Grundlage fir eine regionale
Modellierung zur Verfligung, die in einem Folgeprojekt angegangen werden soll.
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3 Eliminierung von leichtfliichtigen chlorierten, aromatischen und
chloraromatischen Kohlenwasserstoffen durch Adsorption und
Abbau auf Aktivkohle bei der in situ Sanierung durch passive
Systeme

HELMUT LORBEER', AXEL MULLER?, ANDREAS TIEHM?, PETER WERNER'

! Technische Universitédt Dresden, Institut fiir Abfallwirtschaft und Altlasten, Pratzschwitzer Stral3e

15, 01796 Pirna

DVGW- Technologiezentrum Wasser (TZW), Abteilung Umweltbiotechnologie und Altlasten,
Karlsruher Stral3e 84, 76139 Karlsruhe

3.1 Zusammenfassunqg

Die Ergebnisse des SAFIRA Teilvorhabens B1.2 belegen die Eignung eines kombi-
nierten Verfahrens aus Adsorption und mikrobiellen Schadstoffabbau zur Abreini-
gung von Schadstoffcocktails, wie sie im Grundwasser am Standort Bitterfeld vor-
liegen. Das Vorhaben konzentrierte sich auf die Eliminierung der relevanten chlorier-
ten Aromaten (Monochlorbenzen, 1,2- und 1,4-Dichlorbenzen), der leichtfliichtigen
chlorierten Kohlenwasserstoffe (Trichlorethen, 1,2-cis-Dichlorethen und Vinylchlorid)
und der BTEX-Aromaten (Benzen, Toluen).

Ein wesentlicher Vorteil eines biologisch aktiven Sorptions-Verfahrens ist die simul-
tane Bioregeneration wahrend der Beladung einer Aktivkohle mit Schadstoffen. Es
wurde nachgewiesen, dass auch sehr gut sorbierende Verbindungen, wie Mono-
chlorbenzen (MCB) auf der Aktivkohle bioverfiigbar bleiben. Das Kombinationsver-
fahren Aktivkohle + Biologie bietet gegenitber einem rein biologischem System
deutliche Vorteile. Laboruntersuchungen zum Einfluss der Aktivkohle auf den Schad-
stoffabbau zeigten, dass die Aktivkohle durch seine puffernde Wirkung in der Lage
ist, gleichmé&Rigere Umweltbedingungen fir die Mikroorganismen zu gewahrleisten.

Zur Behandlung komplexer Mischkontamination wurde in der Pilotanlage und in
Laborexperimenten eine sequenziell anaerob/aerobe Betriebsweise realisiert
(Abbildung 3.1). In den 2 Reaktorstufen wurde durch die Einstellung der jeweils
geeigneten Milieubedingungen der mikrobielle Abbau stimuliert. Die geregelte
Dosierung von Auxiliarsubstrat, H,O, und Nitrat erméglichte eine effektive Steuerung
der Prozesse.

Im anaerob betriebenen Reaktor wurde durch Dosierung eines Gemisches aus
Saccharose und Ethanol (1:1) die reduktive Dechlorierung von TCE stimuliert. Eine
Konkurrenz um diese Auxiliarsubstrate durch sulfatreduzierende oder Prozesse
konnte durch niedrige Dosierungsraten auch unter Aquiferbedingungen (> 700 mg/L
Sulfat) vermieden werden. Im Langzeitbetrieb Gberwog die Nutzung dieser Substrate
fur Dechlorierungsprozesse, eine entscheidende Voraussetzung fur eine erfolgreiche
Applikation des Verfahrens.
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In der aerob/denitrifizierenden Stufe war Sauerstoff die entscheidende Regelgrélie.
Die stufenweise Erhdéhung von H,O, (70 mg/L O,) spiegelte sich in einer ent-
sprechenden Steigerung der Abbauaktivitdt (Abbau von chlorierten und nicht chlorier-
ten Aromaten) wieder. Hier erfolgte nicht nur der Schadstoffabbau sondern auch der
Abbau des Rest- DOC aus der Auxiliarsubstrat- Dosierung der vorangeschalteten
anaeroben Stufe. Der Rest- DOC wurde dabei mittels Nitrat abgebaut. Da ohne
Nitrat-Zugabe wesentlich mehr H,O, (O;) in die 2. Stufe eingebracht werden misste,
bietet aus verfahrenstechnischer und ©konomischer Sicht der Einsatz des
Gemisches H,O/Nitrat deutliche Vorteile gegeniber einer reinen O,- oder Hy0,-
Dosierung.

Auxiliar-Substrate e-Akzeptoren
(Ethanol/Saccharose) (H,0,, NO;))

> 80777777 Pl >

kontaminiertes gereinigtes
Grundwasser Grundwasser
anaerob aerob

Abbildung 3.1: Abreinigungsprinzip der sequenziell anaerob/aeroben Behandlung des Bitterfelder
Grundwassers

Die untersuchte Verfahrenskombination von Adsorption und mikrobiellen Abbau
weisst einen breiten Anwendungsbereich auf. In Abhangigkeit von den jeweiligen
Standortbedingungen kann das Verfahren als passive in-situ Abstrombarriere oder
als aktive on-site Sanierungsmalinahme zur Anwendung kommen. Dabei ist der
sequenzielle Betrieb — u. U. auch kombiniert mit einer zyklischen Betriebsweise - an
die jeweiligen Standortbedingungen (Schadstoffzusammensetzungen und —konzen-
trationen, mikrobielle Abbaupotentiale) anzupassen. Standortspezifische Vorunter-
suchungen sind in jedem Fall auch im Hinblick auf belastbare Kostenabschatzungen
des Verfahrens empfehlenswert.

3.2 Einleitung

Mikrobieller Abbau

Mono- und Dichlorbenzene (MCB und DCB), wie sie im quartaren Bitterfelder Aquifer
als Hauptkontaminanten auftreten, kénnen unter geeigneten Bedingungen und mit
speziell aus belasteten Okosystemen angereicherten Mikroorganismen abgebaut
werden (REINECKE und KNACKMUSS, 1984; SCHRAA et al., 1986; HAIGLER et al., 1986,
SPAIN und NISHINO, 1987). Dies geschieht in der Regel Uber Oxidation des
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aromatischen Ringes zu 3-Chlorcatechol und anschlielende ortho-Spaltung des
aromatischen Rings (SCHLOEMANN, 1994).

Im Rahmen eines Vorprojektes zu SAFIRA konnte nachgewiesen werden, dass das
mikrobielle Potenzial zum Chlorbenzenabbau auch im Bitterfelder Grundwasser
vorhanden ist, jedoch die fehlenden Elektronenakzeptoren — vor allem Sauerstoff —
eine natirliche Selbstreinigung stark limitieren (LORBEER et al., 1998, HARD et al.,
2000). Zu Projektbeginn war unklar, ob auch unter anaeroben Bedingungen eine
Mineralisierung von Monochlorbenzen mdglich ist. Obwohl thermodynamisch
moglich, konnte unter anaeroben Bedingungen mit Nitrat oder Sulfat als terminale
Elektronenakzeptoren kein Wachstum von Mikroorganismen auf MCB und kein
Stoffumsatz erzielt werden.

Der anaerobe biologische Abbau der leichtflichtigen chlorierten Kohlenwasserstoffe
(LCKW) Perchlorethen (PCE) und Trichlorethen (TCE) verlduft Uber die Zwischen-
produkte cis-Dichlorethen (cis-DCE) und Vinylchlorid (VC) zu den dehalogenierten
Endprodukten Ethen (ETH) bzw. Ethan (EL FANTROUSSI et al., 1998; FETZNER, 1998;
MIDDELDORP et al., 1999; NEILSON, 1990). Aufgrund der vergleichsweise schnellen
Umsetzung von PCE und TCE kommt es haufig zur zwischenzeitlichen Akkumulation
von cis-DCE und VC (Middeldorp et al., 1999). Diese Metabolite sind leichter unter
aeroben Bedingungen abbaubar (FETZNER, 1998; WISCHNAK und MULLER, 2000).

Far die reduktive Dechlorierung von LCKW werden als Auxiliarsubstrate in der Regel
organische Substrate benétigt (,Co-Metabolismus®/ Halorespiration). Ein anaerober
LCKW-Abbau wurde u.a. mit Methanol (DISTEFANO et al., 1991), Ethanol, Milchsdure
und Propionséure (FENNELL et al., 1997; SCHOLLHORN et al., 1997), mit Acetat und
Formiat (SCHOLLHORN et al., 1997) sowie mit Sachharose/ Ethanol (BOCKLE &
WERNER, 1997) als Auxiliarsubstrat/ Elektronendonor beobachtet. Viele der in den
letzten Jahren publizierten Untersuchungen belegen, da® Wasserstoff von den
Dechlorierern genutzt werden kann und mit hoher Wahrscheinlichkeit der zentrale
Elektronendonor fur die Halorespiration ist (BALLAPRAGADA et al., 1997; MIHOPOPULOS
et al., 2000; SCHOLLHORN et al., 1997; LOFFLER et al., 1999). Aus Sicht der
Sanierungspraxis ist dabei insbesondere bemerkenswert, dass der Energiegewinn
durch Halorespiration grdsser ist als durch Sulfatreduktion, Acetogenese oder
Methanbildung (LOFFLER et al., 1999). Aus diesem Grund kann die Dechlorierung
bereits bei niedrigeren Konzentrationen stattfinden als die Sulfatreduktion und
Methanogenese (YANG & MCCARTY, 1998; LOFFLER et al., 1999).

Auch der aerobe Abbau von cis-DCE und VC erfordert oftmals ein Auxiliarsubstrat,
das als Energiequelle und e-Donor dienen kann. Es wurde eine aerobe
Dechlorierung von cis-DCE und VC unter methanotrophen (HOURBRON et al., 2000;
SIPKEMA et al., 1999) und nitrifizierenden (BRAR und GUPTA, 2000; GINESTET et al.,
2000) Bedingungen sowie im Zuge des Abbaus von Toluen (SCHAFER und BOUWER,
2000) und Phenol (BIELEFELDT UND STENSEL, 1999) erzielt. Besonders hohe
Umsatzraten wurden mit Ethen als Auxiliarsubstrat beobachtet (KozIOLLEK et al.,
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1999). Neuere Publikationen deuten auch auf die Mdglichkeit eines produktiven
aeroben VC-Abbau ohne Auxiliarsubstrat hin (FREEDMAN et al., 2000, COLEMAN et al.,
2002).

Aktivkohle als Bewuchskoérper

Der Einsatz von Aktivkohle in der Trinkwasseraufbereitung und zur Abwasser-
reinigung ist langjahrig erprobt und bewahrt. Die mikrobielle Besiedlung der Aktiv-
kohlefilter ist dabei ein bekanntes Phanomen und bei der Trinkwasseraufbereitung
hygienisch bedenklich. In der Grundwassersanierung kénnte die Fahigkeit von Bak-
terien zur Besiedlung von Aktivkohle von grollem Nutzen sein und zu einer
Standzeitverldngerung der Filter fihren.

Untersuchungen zur Regeneration LCKW-beladener Aktivkohle zeigten, dass trotz
z.T. niedriger Desorptionsgleichgewichte eine vergleichsweise schnelle biologische
Elimination der adsorbierten Schadstoffe erfolgt (BOCKLE, 1998), wobei die Anwesen-
heit von Aktivkohle die Freisetzung von chlorierten Metaboliten deutlich verringerte
(BOCKLE und WERNER, 1997). Ahnliche Ergebnisse lagen von SPIVACK et al. (1996)
bezuglich des Abbaus von Dichlormethan auf Aktivkohle vor.

Die Adsorptionsleistung der Kohlen wurde durch die biologische Besiedlung nicht
malfgeblich beeintrachtigt. Lediglich der hohe Zeitaufwand fiir eine vollstdndige
Regeneration erwies sich als negativ (BOCKLE, 1998). Eine Alternative wurde daher
in der simultanen Beladung und Regeneration gesehen. Unter diesen Bedingungen
konnten ebenfalls hohe Umsatzraten erreicht werden. STucki und THUER (1994 und
1995) konnten die Filterstandzeiten einer zur Elimination von 1,2-Dichlorethan ein-
gesetzten Aktivkohleanlage durch gezielte Inokulation und Na&hrstoffversorgung
wesentlich verlangern. Nach 2-jahrigem Betrieb und der Vorschaltung einer
zusatzlichen biologischen Stufe war kein Austausch der Aktivkohle mehr nétig.

Untersuchungen zum aeroben Schadstoffabbau mit DCM-beladener Aktivkohle
(GuLYAs und HoLsT, 1989) wiesen nach, dass die biologische Besiedlung die
Eliminationskapazitat der Aktivkohle deutlich verbesserte. Aufgrund des wissen-
schaftlich-technischen Entwicklungsstandes ist es prinzipiell erfolgversprechend,
Verfahren zum gezielten biologischen Betrieb von Aktivkohlesystemen einzusetzen.
Mit Ausnahme von Anlagen zur Trinkwasseraufbereitung, beruht die Mehrzahl der
praktischen Erfahrungen zur biologischen Schadstoffeliminierung an Aktivkohle auf
kleinskaligen on-site- oder Laboruntersuchungen. Die geplante zweistufige
Betriebsweise einer Pilotanlage mit anaerober und aerober biologischer Stufe stellte
deshalb eine besondere Herausforderung dar.

Zielstellung des Vorhabens

Das SAFIRA-Teilvorhaben B 1.2 entwickelt zur Abreinigung von mischkontaminierten
Grundwéssern eine zweistufige biologisch aktive Abstrom-Barriere in der Verfahrens-
kombination von Adsorption und mikrobiellem Schadstoffabbau auf Aktivkohle (TIEHM
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et al., 2000, WERNER & TIEHM, 2000, TIEHM ET AL., 2001, TIEHM ET AL., 2002, LORBEER
et al., 2002 (Abbildung 3.1)).

Vorteile einer bioaktiven Sorptionsbarriere wie die Standzeitverlangerung der
Aktivkohle und die kleinrBumige Akkumulation der Schadstoffe, die eine einfachere
Kontrolle und Steuerung der biologischen Schadstoffabreinigung erméglicht, waren
experimentell nachzuweisen. Zur Behandlung der am Standort Bitterfeld vorlie-
genden komplexen Mischkontamination stand dem Teilprojekt der Brunnen 2 der
Pilotanlage Bitterfeld zur Verfiigung. Hier wurde ein 2-stufiges sequenziell anaerob/
aerobes Reaktorsytem realisiert, wobei die aus chlorierten Aromaten und TCE
bestehende Schadstoffmischung durch die Einstellung geeigneter Milieubedingungen
abgebaut werden sollte.

Die Untersuchungen an der Pilotanlage waren durch Labor- und on-site- Versuche
zu begleiten. Schwerpunkt der Untersuchungen am TZW Karlsruhe waren Labor-
saulenversuche mit Schadstoffcocktails (Modellsubstanzen TCE, MCB, Benzen) zur
Beladung und zum kontinuierlichen Schadstoffabbau in gekoppelten anaeroben und
aeroben Reaktionsraumen. An der TU Dresden standen Untersuchungen zum
aeroben mikrobiellen Abbau adsorptiv angereicherter und freier Chlorbenzene im
Mittelpunkt. Die wissenschaftliche Betreuung des zweistufigen Schadstoffabbaus in
den Reaktoren der Pilotanlage erfolgte von beiden Kooperationspartnern gemein-
sam.

3.3 Ergebnisse

Adsorption an Aktivkohle

Die Charakterisierung der eingesetzten Aktivkohle Filtrasorb TL 830 der Fa.
Chemviron hinsichtlich ihres Adsorptionsvermégens gegeniber den standort-
relevanten Schadstoffen war eine grundlegende Voraussetzung fur die Planung und
Dimensionierung aller Experimente mit Aktivkohle. Der Grad der Adsorbierbarkeit ist
in erster Linie von den physiko-chemischen Eigenschaften der Schadstoffe wie
Hydrophobizitdt und Ld&slichkeit abhangig (KARIKHOFF, 1981, McLEOD & MACKAY,
1999; RITTER & WERNER, 1991; ScHERB, 1978). Erwartungsgemal} zeigten die
Gleichgewichtsisothermen fir die Einzelschadstoffe, dass die Neigung der Aktivkohle
die Schadstoffe zu adsorbieren mit abnehmender Hydrophobizitdt der Schadstoffe
ebenfalls abnimmt (Abbildung 3.2).

Von den untersuchten Modellsubstanzen sorbiert die Aktivkohle MCB, 1,2- und 1,4-
DCB am besten. Gegeniber den Verbindungen Toluen (TOL), TCE und Benzen (BZ)
weist die Aktivkohle ein mittleres, gegeniber cis-DCE und VC dagegen ein nur
geringes Adsorptionsvermégen auf. Die experimentell bestimmten Gleichgewichts-
isothermen wurden nach der empirischen Beziehung nach FREUNDLICH (1909)
beschrieben und zeigten eine gute Ubereinstimmung zu den Literaturdaten
(SONTHEIMER et al. 1985).
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Abbildung 3.2: Sorption der standortrelevanten Modellsubstanzen MCB, TOL, TCE, BZ, c¢is-DCE und
VC auf der Aktivkohle TL 830

In Mehrstoffsystemen (Schadstoffcocktails) wird die Beladung der Aktivkohle von der
am besten sorbierbaren Verbindung dominiert. Im Laborsdulenversuch war bei einer
Adsorption von MCB und BZ die Aktivkohle nach Erreichen des Adsorptions-
gleichgewichtes bei dhnlichen Ausgangskonzentrationen zu fast 95 Gew.-% mit MCB
und lediglich zu rund 5 Gew.-% mit BZ beladen. Bei der Beladung des 50 L- on site-
Reaktors konnte die gegenseitige Verdrdngung einer Reihe von typischen
Schadstoffen des Bitterfelder Areals bilanziert werden. Die Starke der Adsorption ist
bei DCB am gréfiten und wird in folgender Reihenfolge geringer: DCB > MCB > BZ >
cis-1,2-DCE > VC. In allen Versuchen mit Mehrstoffsystemen wurden fir die von
Aktivkohle vergleichsweise gering adsorbierbaren Verbindungen (BZ, cis-1,2-DCE
und VC) ein schnellerer Durchbruch beobachtet, als es in Einzelstoffwédssern zu
erwarten gewesen ware. Die insbesondere in Mischkontaminationen sehr geringe
Eliminationsleistung der Aktivkohle gegeniber schlecht sorbierbaren Verbindungen
wirde bei rein adsorptiver Betriebsweise ein haufiges Austauschen der Aktivkohle
erforderlich machen. Die Kombination von Aktivkohleadsorption und biologischem
Schadstoffabbau fuhrt dem gegenuber zu einer erheblichen Standzeitverlangerung
der Aktivkohle.

Bioverfiigbarkeit und Toxizitat

Von zentraler Bedeutung fir ein integriertes Adsorptions- und Biodegradationsver-
fahren ist der Nachweis, dass Schadstoffe bioverfligbar sind und ausreichend schnell
biologisch eliminiert werden kénnen. Die Untersuchungen zur Bioverfuigbarkeit
wurden exemplarisch fiur MCB als eine Verbindung mit sehr hoher Sorptionsneigung
durchgefiihrt. Respirometerversuche zeigten, dass der Einflu® der AK-Adsorption auf
die Bioverfugbarkeit bei héheren MCB-Beladungen (geq 0 36 mg/g AK) gering ist.
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Erst bei sehr niedrigen MCB- Beladungen (geq U 3,6 mg/g AK) wurde eine deutliche
Einschrankung der Bioverfligbarkeit nachgewiesen.

Auch im Langzeitbetrieb (kontinuierlich betriebene Laborséulen) wurde beobachtet,
dass das auf der Aktivkohle sorbierte MCB ausreichend bioverfligbar ist. Nach einer
Adsorptionsphase zu Beginn des Saulenversuches begann die Bioregeneration der
Aktivkohle mit dem Beginn des biologischen MCB- Abbaus, der durch die CI*-
Freisetzung in Abbildung 3.3A verdeutlicht wird. Die Phasen der Bioregeneration sind
dadurch gekennzeichnet, dass die freigesetzte CI-Konzentration tUber der MCB-
Zulaufkonzentration liegt.
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Abbildung 3.3: Bioregeneration einer mit MCB beladenen Aktivkohlesdule: Die einsetzende
Regeneration ist in (A) daran zu erkennen, dass die Konzentration an freigesetzten CI" héher
liegt, als die von MCB im Zulauf. In (B) ist die MCB- Elimination durch biologischen Abbau
(Chloridfreisetzung) und Sorption (Beladung der AK berechnet auf Basis des freigesetzten CI
und des zu- und abstrémenden MCB) als CI'-Aquivalent kumulativ dargestellt. Die
Regeneration ist an der Abnahme der MCB- Beladung zu erkennen.

Aus der MCB-Massenbilanz ergibt sich, das 98 Stoffmengen-% des insgesamt
zugestromten MCB durch mikrobiellen Abbau eliminiert wurden. Erst gegen Ende
des Sé&ulenversuches wurde bei weitgehend vollstédndiger Bioregeneration der
biologische Abbau der sorbierten Restkonzentrationen starker verzdgert (Abbildung
3.3). Lediglich 2 % verblieben zu Versuchsende (nach ca. 26.000 ausgetauschten
Porenvolumina) auf der Aktivkohle. Im Ablauf war MCB zu keinem Zeitpunkt
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nachweisbar. Im Gegensatz dazu wurde MCB im Ablauf der parallel, rein sorptiv
betriebenen Saule bereits nach rd. 8.000 aPV nachgewiesen.

Im praxisrelevanten Langzeitbetrieb ist daher nicht mit einer Beeintrachtigung des
biologischen Schadstoffabbaus auf Aktivkohle zu rechnen ist. Dies ist auch nicht fur
Verbindungen mit geringerem Sorptionsvermdgen — insoweit sie potentiell biologisch
abbaubar sind - zu erwarten.

In Respirometerversuchen wurde der Einfluss der Aktivkohle auf die Toxizitdt von
MCB untersucht (Abbildung 3.4). In den Ansatzen ohne Aktivkohle wurde aufgrund
der toxischen Wirkung von MCB in hohen Konzentrationen (55 mg und 133 mg in
750 mL Grundwasser) das Wachstum der Mikroorganismen und damit die aerobe
Abbauaktivitat inhibiert.
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Abbildung 3.4: Einfluss der Aktivkohle auf den MCB- Abbaul.

Aufgrund der Autoxidation von Aktivkohle setzte die O,- Zehrung mit 10 g AK friher
ein als die in dem Ansatz mit 1 g Aktivkohle. Die niedrigere MCB- Beladung im
Ansatz mit 10 g AK fuhrte aufgrund der leicht eingeschrankten Bioverfiigbarkeit zu
einer verzdgerten O,- Zehrung.

Die Anwesenheit von Aktivkohle dagegen vermindert auch bei noch hdheren
Ausgangskonzentrationen (280mg in 750 mL) die toxische Wirkung von MCB. Durch
die Sorption an die Aktivkohle wird der wéssrigen Phase MCB entzogen und die
toxische Schwellenkonzentration unterschritten.

Aerob/denitrifizierende Verfahrensstufe

MCB-Abbau im on-site-Reaktor

Nachdem im on-site Reaktor die konkurrierende Adsorption der Bitterfelder Schad-
stoffe untersucht worden war, stand der Saulenreaktor fir Experimente zum mikro-
biellen Schadstoffabbau zur Verfugung. Aufgrund der geringen LCKW-Konzentra-
tionen wurde entschieden, nur den aeroben Abbau der Chlorbenzene an Aktivkohle
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unter realen Aquiferbedingungen experimentell zu untersuchen. In einem zweiten
Schritt war nachzuweisen, dass die frei gewordenen Adsorptionsplatze auf der AK
tatsachlich wieder genutzt werden kénnen.

Mit der Dosierung des Elektronenakzeptors Sauerstoff in Form von H;O, wurde
begonnen (0Tage), als MCB an der Probenahmestelle P4 (Abstand 480 mm vom
Zulauf) fast vollstédndig durchgebrochen war. Bei den ersten beiden Probenahme-
horizonten verlduft die nach ca. 70 Tagen einsetzende Verminderung der Fliel3-
gleichgewichtskonzentration nahezu gleich schnell (Abbildung 3.5A). Dies durfte
dadurch begrindet sein, dass der hohe Sauerstoffeintrag von 175 mg/l in einer
gréReren Reaktionszone im Reaktor zur Verfiigung steht, die sich nicht nur auf die
ersten cm des FlieRweges erstreckt. In den nachfolgenden Zonen Uberlagert sich der
mikrobielle MCB-Abbau mit der Verfrachtung des desorbierten MCB. Durch Desorp-
tion wandert die Schadstofffront auch wéhrend des biologischen Schadstoffabbaus
weiter. Dies wird besonders in der anschlieBenden Phase der Wiederbeladung
deutlich, in der sich trotz gestoppter H,O»-Dosierung die Gleichgewichtskonzen-
tration bei P3 und P4 weiter erniedrigen (Abbildung 3.5B). Wahrend des gesamten
Versuches traten keine Probleme mit Ausféallungen oder dem Verstopfen der Saule
auf.
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Abbildung 3.5: Verlauf der MCB-Konzentrationen an den Probestellen P2, P3 und P4 des on-site-
Reaktors wahrend der H,O,-Dosierung (0-250 d, 4 I/min Wasser aus SAFBIT 7/96, 175 mg/I
O,) (A) und der anschlieRenden Wiederbeladung (B). Saulendurchmesser 250 mm, Lénge
Tm.
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Mechanismen des Abbaus der Chlorbenzene

Die Respirometer- und Mikrokosmenversuche zum aeroben Abbaupotenzial der am
Standort z. T. sehr hoch konzentrierten chlorierten Aromaten (MCB, 1,2- und 1,4-
DCB) bestatigten, dass die autochthonen Mikroorganismen vom Standort Bitterfeld in
der Lage sind, unter aeroben Milieubedingungen MCB und 1,4-DCB vollstandig
abzubauen. Fur 1,2-DCB konnte demgegeniber keine Anreicherungskultur gewon-
nen werden, die diese Verbindung als einzige Kohlenstoffquelle nutzen kann. Dage-
gen wurde in den Reaktoren der Pilotanlage ein Verschwinden von 1,2-DCB unter
aeroben Bedingungen festgestellt. In Batchexperimenten mit Reinkulturen stimulierte
die Zugabe von aromatischen Verbindungen (MCB, 1,4-DCB, BZ) den Abbau von
1,2-DCB. Bei vielen der isolierten Bakterienstdmme (MCB-Abbauer) erwies sich die
Zugabe von BZ zum Mineralsalzmedium als besonders wirksam zur Stimulierung des
1,2-DCB-Abbaus.

Abbau der Chlorbenzene unter in situ-Bedinqgungen

Betrieb der Bimssteinreaktoren ohne und mit Nitratdosierung

In der Pilotanlage Bitterfeld standen 4 Reaktoren (je 4 m®) zur Verfiigung, von denen
2 mit Bimssteingranulat geftllt waren (Bims1 und Bims2). Bims1 wurde anaerob
betrieben, in Bims2 konnten Uber ein Begasungsmodul und einen Massenfluss-
Regler definierte Sauerstoffkonzentrationen eingestellt werden.

Die Zulaufkonzentration an MCB sank im Zeitraum von einem Jahr allmahlich von 13
auf 10 mg/l. Mit gleichem Trend verlauft auch die Ablaufkonzentration des Reaktors
Bims 1 (anaerob), ungeachtet der Zugabe von 0,1 mg/l O, (=Spuren-O;) und der
spateren Dosierung von NaNOs (0,5 mM Endkonzentration im Reaktorzulauf). Die
Zugabe von Sauerstoff in geringen Konzentration und von Nitrat hatte folglich keinen
Einfluss auf MCB.

Bilanzierung des Sauerstoffbedarfes fiir den Chlorbenzenabbau

Der theoretische Sauerstoffbedarf (ThOD) fiir die vollstdndige Mineralisierung von
MCB betragt 7 Mol Sauerstoff pro Mol Schadstoff. Respirometer-Experimente
(LORBEER et al., 2002) ergaben jedoch nur einen Sauerstoffverbrauch von 4,1 mol O,
pro mol MCB. Die Differenz lasst sich durch entstehende Biomasse und unvoll-
standigen Stoffumsatz (Restbeladung der Aktivkohle) erklaren. Unter Aquifer-
bedingungen ist jedoch mit einem héheren O,- Verbrauch zu rechnen, als dem fir
die Oxidation der gaschromatographisch nachgewiesenen Schadstoffe. Die Summe
an organischen Kohlenstoff (TOC) im Zustrom zu den Reaktoren (Horizontalbrunnen
2) betragt ca. 12-13 mg/l und wird zu 75 % durch MCB gebildet. Die anderen
gaschromatographisch ermittelten organischen Komponenten des Grundwassers
(Dichlorbenzene, Benzen, Chlortoluen) bilden zusammen nur 4 % des TOC, wobei
1,4-DCB mit 3 % des TOC den Hauptanteil darstellt. Ein Anteil von tGber 20 % des
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organischen Kohlenstoffs ist nicht identifiziert und kénnte u.a. aus Huminstoffen
bestehen. Des weiteren enthélt das zuflieRende Grundwasser H,S in Konzentration
bis zu 0,72 mg/l was einen theoretischen O,- Bedarf (ThOD) von 1,36 mgll
verursachen kann. Ammonium (2,8 mg/l) kann nicht nur als Stickstoffquelle fir das
Bakterienwachstum dienen, sondern auch als Energiequelle chemolithoautotropher
Bakterien. Der ThOD fiir die Ammoniumoxidation kénnte bis zu 10 mg/l betragen.

Zu Versuchsbeginn wurde von Sauerstoffzugabe im Uberschuss auf limitierende
Dosierung von 1,9 mmol/h umgestellt, so dass in dieser Phase noch Chlorbenzen-
abbau mittels Restsauerstoff erfolgte (Abbildung 3.6, 0-21 Tage). Nach 4 Wochen,
bereits bei einer Dosiergeschwindigkeit von 3,8 mmol/h, waren Zu- und Ablauf-
konzentrationen gleich. Erst die nachste Stufe der Oz-Dosierung (5,7 mmol/h, ca.
10 mg/l) fuhrte zu einem partiellen MCB-Abbau, wobei zundchst nur die MCB-
Konzentration im Reaktorablauf um 35 % abnahm (1,4-DCB um 10%, 1,2-DCB kein
Abbau). In einem Bereich zwischen 3 und 6 mol Oz pro mol Chlorbenzene reagiert
das System sehr empfindlich auf kleinste Schwankungen der Dosierrate, die sich
durch Schwankungen der MCB-Zulaufkonzentrationen und der Férdermengen der
Pumpen ergaben. Ein nahezu vollstédndiger Abbau aller 3 Chlorbenzene wurde erst
bei Sauerstoffdosierungen von >9 mol/(mol MCB) erreicht (26 mg/l).

Abbildung 3.6 zeigt, dass 1,2-DCB das am schlechtesten umsetzbare Substrat
darstellt. Wahrend MCB bevorzugt abgebaut wird und 1,4-DCB noch simultan mit
MCB genutzt werden kann, ist 1,2-DCB erst dann zu mehr als 60 % abbaubar, wenn
die beiden anderen Chlorbenzene bereits fast vollstdndig umgesetzt sind.

Es war bisher unklar, ob die Anwesenheit von Nitrat unter sauerstofflimitierten
Bedingungen den Abbau der Chlorbenzene unterstitzen kann und somit zu einer
Ersparnis an Sauerstoff fuhren kénnte. Dies wére sinnvoll, da Nitrat mit geringerem
Kostenaufwand und technologisch einfacher in den Aquifer gebracht werden kann
als Sauerstoff.

Die gesamte Versuchsphase mit Sauerstofflimitation und stufenweisem Anstieg der
Sauerstoff-Dosierung wurde deshalb mit konstanter Nitratdosierung von 15 mgll
durchgefiihrt. Die Nitratwerte des Reaktorablaufes waren jedoch nur unwesentlich
geringer als die Zulaufwerte. Auch die vergleichende Betrachtung der Abbauleistung
mit und ohne Nitrat lieferte keinen Hinweis auf eine Nutzung von Nitrat als
alternativen Elektronenakzeptor und damit einem verminderten Sauerstoffbedarf.

Das Experiment zur Bilanzierung des Sauerstoffbedarfes fur die vollstédndige
Eliminierung der Chlorbenzene wurde durch die Projektgruppe D1.1 mit wiederholten
Messungen der Toxizitdt des abstrdomenden Wassers der beiden Bimsreaktoren
begleitet (Leuchtbakterien-Hemmung, Lumistox). Die Dosierung von Sauerstoff
fuhrte dabei stets zu einer Abnahme der Toxizitdt des Wassers, auch wenn mit
limitierenden O»- Konzentrationen nur ein partieller MCB-Abbau erzielt werden
konnte. Der vollstdndige Abbau aller Aromaten, wie er mit 26 mg/L Sauerstoff erzielt
wurde, reduzierte die Leuchthemmung jedoch nicht vollstdndig, sondern nur zu ca.
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50 %. Die Passage des Grundwassers durch den anaeroben Bimsreaktor (Bims1)
vermindert interessanterweise ebenfalls die Toxizitat des Grundwassers.
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Abbildung 3.6: Abhéngigkeit des aeroben Abbaus von MCB und DCB von der O,-Zufuhr unter
Aquiferbedingungen und unter wechselnden NO;-Konzentrationen (grauer Hintergrund:
Nitratdosierung 15 mg/l, weil3er Hintergrund: kein Nitrat)

Dieser Reaktor wurde unter denitrifizierenden Bedingungen betrieben, wobei ein
Abbau der aromatischen Schadstoffe nicht messbar war. Allerdings wurde wahrend
der Passage durch diesen Reaktor H,S vollstédndig eliminiert (Zulauf: 0,39-0,72 mg/l).

Auxiliarsubstrate fiir den aeroben Abbau von cis-DCE und VC

In Batchexperimenten wurde der Effekt verschiedener Auxiliarsubstrate auf die
oxidative Dechlorierung von cis-DCE und VC untersucht. Diese kénnen in einem
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anaerob/aerob gekoppeltem System bei der reduktiven Dechlorierung héher
chlorierter Ethene in der anaeroben Stufe entstehen und missen dann durch
oxidativen Abbau in der aeroben Stufe entfernt werden.

Die Ergebnisse zeigen, das sowohl ETH als Endprodukt der reduktiven Dechlorie-
rung als auch die am Standort vorkommenden Co-Kontaminanten MCB, BZ und TOL
als Auxiliarsubstrate fur den oxidativen Abbau von cis-DCE genutzt werden kénnen.
Dabei war ETH als Auxiliarsubstrat am effektivsten (Abbildung 3.7). Ahnlich positive
Ergebnisse wurden von FREEDMAN & HERz (1996) und KozIOLLEK et al. (1999)
berichtet. VC wurde unter aeroben Bedingungen auch ohne zusatzliche Auxiliar-
substrate abgebaut. Ahnliche Ergebnisse wurden auch an anderen Standorten
erreicht (DAvVIS & CARPENTER, 1990; HARTMANNS & DEBONT, 1992; VERCE ET AL.,
2000).
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Abbildung 3.7: Einfluss von Auxiliarsubstraten auf die aerobe cis-DCE-Dechlorierung, dargestellt als
Chloridfreisetzung (spezifisch fiir die cis-DCE-Dechlorierung)

Einfluss von Sauerstoff, Nitrat und gelésten organischen Kohlenstoff (DOC) im
gekoppelten System

Am TZW Karlsruhe wurde in Laborsdulen die Kombination von Adsorption und
Bioabbau in gekoppelt anaerob/aerober Verfahrensweise untersucht. Von beson-
derem Interesse im Hinblick auf die Umsetzung des Verfahrens in der Pilotanlage
war dabei die Untersuchung des Einflusses der Steuergréssen Auxiliarsubstrat, O,
und Nitrat auf die Leistungsféahigkeit der Versuchsanlage. Als Modellsubstanzen fir
den Abbau in der nachgeschalteten aerob/denitrifizierenden Verfahrensstufe wurden
MCB und BZ untersucht.

In dieser Stufe war Sauerstoff fur die Dechlorierung von MCB und den Abbau von BZ
die entscheidende Regelgréfle. Eine Steigerung der Dechlorierungsaktivitat (MCB-
Abbau) wurde durch die stufenweise Erhdhung der H,O,- Dosierung bis 140 mg/L
(70 mg/L Oy) erreicht. (Abbildung 3.8). Ein Abbau von MCB oder BZ allein mit Nitrat
war nicht nachweisbar.
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Abbildung 3.8: Einfluss des O,- Angebotes in der aeroben AK- Saule auf die CI'- Freisetzung
(spezifisch fur die MCB- Dechlorierung). Die rémischen Ziffern I, Il, 1ll, IV, V bedeuten 3, 8, 10,
32, 55 mg O,/L.

In der aerob/denitrifizierenden Stufe erfolgte nicht nur der Abbau von MCB und BZ
sondern auch der Abbau des Rest- DOC aus der Auxiliarsubstrat- Dosierung der
voran geschalteten anaeroben Stufe. Um das Sauerstoff-Angebot optimal fur den
MCB- und BZ- Abbau verfigbar zu machen, kann daher zum einem — soweit es die
anaerobe Dechlorierung nicht einschrankt — die Auxiliarsubstrat- Dosierung in der
anaeroben Stufe reduziert werden. So wurde im Laborsdulenversuch nach
Verringerung der Zugabe von Auxiliarsubstrat vor der anaeroben Stufe eine deutliche
Steigerung der Dechlorierungsleistung in der aeroben Stufe beobachtet.
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Abbildung 3.9: Einfluss der Auxiliarsubstrat- Dosierung in der anaeroben Stufe auf die Nitratreduktion
in der aerob/ denitrifizierenden Stufe. Eine biologische Verwertung des DOC durch die
Dosierung von Nitrat fiihrt zu einer verbesserten Verfligbarkeit des gleichzeitig dosierten
Sauerstoffs fir den Abbau von MCB und BZ.

Die O,- Verfugbarkeit fur einen effektiven MCB- und BZ- Abbau kann zum anderem
aber auch durch den Abbau des Rest- DOC mittels Nitrat als zuséatzlich dosierten
Elektronenakzeptor verbessert werden. Die Versuche belegen die Bedeutung der
Denitrifikation fir den Abbau des DOC. Ohne Nitrat- Dosierung musste wesentlich
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mehr H,O0, (Oy) in die 2. Stufe eingebracht werden. Aus verfahrenstechnischer und
O6konomischer Sicht bietet daher der Einsatz des Gemisches H;O,/Nitrat deutliche
Vorteile gegeniber einer reinen O,- oder H,O,- Dosierung.

Anaerobe Verfahrensstufe

Einfluss von Auxiliarsubstraten auf die Dechlorierung

Zur Stimulierung der anaeroben Abbauprozesse in der 1. Stufe des gekoppelt
anaerob / aerob betriebenen Saulensystems wurden die Auxiliarsubstrate Saccha-
rose und Ethanol eingesetzt (BOCKLE und WERNER, 1997; BOCKLE, 1998). Die
Dosierung der Auxiliarsubstrate wurde mit zunehmender Betriebsdauer stufenweise
erniedrigt (Abbildung 3.10, B). Damit sollte geprft werden, inwieweit die reduktive
Dechlorierung von TCE zu cis-DCE (Abbildung 3.10, A), teilweise auch zu VC und
ETH (nicht dargestellt), beeinflusst wird.
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Abbildung 3.10: Dechlorierung von TCE mit Bildung von cis-DCE und Chlorid (A) sowie die Auxiliar-
substrat- Dosierung von Saccharose und Ethanol (1:1) (B) in der anaeroben Aktivkohle-Stufe.
Die nach 80 Tagen kurzzeitig auftretenden hohen Ablaufkonzentrationen von cis-DCE und
Chilorid ist auf die Dechlorierung des zuvor auf der Aktivkohle sorbierten TCE zu cis-DCE
zurtickzufihren.

Die Reduzierung der Auxiliarsubstrate von 50 tber 16 und 10 auf 5 mg/l DOC zeigte
keinen negativen Effekt auf die TCE- Dechlorierung. Erst eine Konzentrationsernie-
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drigung auf < 5 mg/l DOC fiihrte sowohl im Aktivkohle- Reaktor als auch in der Saule
mit Bimsstein zu einem Zusammenbruch der mikrobiellen Dechlorierung.

Sulfatreduktion und Methanogenese

Sulfatreduzierende und methanogene Prozesse in der anaeroben Stufe reagierten
deutlich sensibler auf das variierende Angebot an Auxiliarsubstrat als die
dechlorierenden Prozesse, jedoch ohne dabei die Langzeitstabilitat der Dechlorie-
rung negativ zu beeinflussen. In Korrelation mit der reduzierten Auxiliarsubstrat-
Dosierung verringerte sich der Sulfatverbrauch. Eine Methanbildung wurde nur
temporar bei einem hoéheren zudosierten DOC von 16 mg/L beobachtet (Abbildung
3.11).
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Abbildung 3.11: Einfluss des Auxiliarsubstrat-Angebotes auf die Sulfatreduktion (A) und die
Methanogenese (B) in der anaeroben Stufe. Sulfatreduzierende und methanogene Prozesse
reagieren sensibel auf das variierende Auxiliarsubstrat- Angebot. Die nach 60 Tagen
einsetzende Methan- Bildung wurde durch die Verringerung des Auxiliarsubstrat- Agebotes
von 16 auf 10 mg/L DOC wieder deutlich reduziert.

Der LCKW- Abbau durch Halorespiration ist mit einem hdheren Energiegewinn
verbunden, als der Abbau durch Sulfatreduktion oder Methanbildung. Die H»-
Schwellenkonzentration fiir eine ablaufende Chlororespiration liegt dem ent-
sprechend niedriger als die zum Ablauf einer Methanogenese (z. B. YANG &
McCARTY, 1998) oder einer Sulfatreduktion (LOFFLER et al., 1999). Eine niedrige
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Zudosierung von Auxiliarsubstraten stellt somit eine Erfolg versprechende Strategie
dar, um unerwiinschte Konkurrenzreaktionen zu verringern. Dies ist insbesondere fiir
die Behandlung des Bitterfelder Grundwassers von Bedeutung, in dem hohe
Konzentrationen an Sulfat vorliegen.

Zweistufiger anaerob/aerober Abbau eines Schadstoffgemisches in der Pilotanlage
Bitterfeld

Die Reaktoren der anaeroben Stufe wurden zu Beginn der kontinuierlichen
Experimente mit Bitterfelder Grundwasser aus dem tertidren Aquifer inokuliert
(SAFBIT 2/96, 40 m Tiefe). Dieses Grundwasser enthdlt TCE aber auch alle
Intermediate der reduktiven Dechlorierung. Es war deshalb anzunehmen, dass
Mikroorganismen mit der Fahigkeit zur Dechlorierung von TCE darin enthalten sind.
Der anaerobe Bimsstein-Reaktor wurde mit 500 | dieses Grundwassers Uber eine
Pumpe direkt beimpft und anschlieBend 7 Tage stehengelassen. Erst danach
begann die kontinuierliche Durchstrémung mit TCE-dotiertem Grundwasser aus dem
Horizontalbrunnen und die Dosierung der Auxiliarsubstrate. Auf Basis der Labor-
ergebnisse wurde zunachst mit einer Auxiliarsubstratkonzentration von 80 mgll
(Saccharose/Ethanol, gleiche Masseanteile) gearbeitet. Dabei kam es jedoch auch
zur Sulfatreduktion und zur Freisetzung von H,S in Konzentrationen bis zu 10 mg/l.
Nach 30-tdgigem Betrieb wurde deshalb die Auxiliarsubstratkonzentration auf 10
mg/l reduziert. Die reduktive Dechlorierung von TCE begann erst nach ca. 100
Tagen. Wir vermuten, dass sich die dazu befahigten Mikroorganismen erst
ausreichend vermehren mussten. Diese Vermehrung musste unter Konkurrenz um
die Substrate erfolgen. Obwohl die TCE-Dosierung durch Havarien mehrmals bis zu
2 Wochen unterbrochen war, hat sich Uber den Versuchszeitraum eine stabile
Dechlorierung des TCE zu cis-DCE entwickelt. Etwa 320 Tage nach Beginn der
Auxiliarsubstratdosierung wurde das zudosierte TCE vollstdndig zu cis-DCE
dechloriert (Abbildung 3.12 A).

Der Folgeschritt der Dechlorierung, die Reaktion zu VC lauft ebenfalls ab, jedoch mit
sehr geringer Rate. Die Ablaufkonzentrationen von VC des anaeroben Reaktors
liegen bisher bei 03 uM, ein weiterer Anstieg ist jedoch nicht auszuschlief3en. Ethen
wurde bisher nur an zwei aufeinander folgenden Beprobungen in Konzentrationen
von 2-2,5 ug/l nachgewiesen (240-246 d).

Der nachgeschaltete aerobe Reaktor (Bims2) wurde nach einem Monat zunachst mit
6,0 ml Oz/min versorgt, nach dem 230. Versuchstag mit 7,5 ml O./min. Dies
entspricht ca. 27 bzw. 34 mg/l Sauerstoff. Nach der Erhéhung der Konzentration war
ausreichend Sauerstoff vorhanden, um alle aromatischen Verbindungen abzubauen.
Die Messwerte zeigen auch eine geringe Abnahme von cis-DCE und VC in der aero-
ben Stufe. Es ist jedoch zu beriicksichtigen, dass bei einer Verweilzeit von ca. 6-7
Tagen im Reaktor die Zu- und Ablaufkurve generell etwas gegeneinander ver-
schoben sind. Es wird zu prifen sein, ob eine weitere Erhéhung der Sauerstoffzufuhr
auf 48 mg/l zu einem vollstédndigeren Abbau dieser Verbindungen fihren kann.
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Abbildung 3.12: Dechlorierung von TCE im anaeroben Bimsstein-Reaktor der Pilotanlage zu cis-DCE
(A) und VC (B). Die Bildung von H,S zeigt Bild (C).
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Abbildung 3.13: Konzentrationsdnderungen von MCB, TCE, c¢is-DCE und VC im Zu- und Ablauf des
nachgeschalteten aeroben Bimssteinreaktors der Pilotanlage.

Alle Experimente in der Pilotanlage Bitterfeld werden im Anschlussprojekt SAFIRA Il
kontinuierlich fortgesetzt. Seit Marz 2003 wird die reduktive Dechlorierung von TCE
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auch im Aktivkohlereaktor nachgewiesen. In Analogie zu den Labor- und Bimsstein-
reaktoren dominiert auch hier die reduktive Dechlorierung gegeniber der Sulfat-
reduktion. Damit wird eine wesentliche Voraussetzung fir das angestrebte Verfahren
auch unter realen Aquiferbedingungen erfullt.

Kostenabschatzung

Eine erste Abschatzung der Basiskosten flir den Betrieb eines biologisch aktiven
Aktivkohlereaktors zeigt im Vergleich zu einem rein sorptiv betriebenen System
deutliche Kostenvorteile (Tabelle 3.1). Die Basiskosten fiir Aktivkohle ohne
Stimulierung des mikrobiellen Abbaus werden von der zu erwartenden Standzeit in
Abhangigkeit des Sorptionsverhaltens der Schadstoffe und ihrer Eingangs-
konzentrationen bestimmt.

In der Beispielrechnung wird deutlich, das die Standzeit bei Abreinigung eines
Schadstoffcocktails 1. durch geringer sorbierbare Substanzen (Benzen, cis-DCE und
VC) und 2. durch hochkonzentrierte Kontaminanten (MCB) limitiert ist. In Abh&ngig-
keit der einzuhaltenden Sanierungszielwerte ist daher von kirzeren Standzeiten und
damit auch héheren Kosten auszugehen. Die jeweiligen Standzeiten beruhen auf
experimentellen Versuchsdaten und geben die Zeit bei Durchbruch der jeweils
halben Ausgangskonzentration an.

Tabelle 3.1: Beispielrechnung der Basiskosten fiir den Betrieb eines Aktivkohlesystems (Volumen =
100 m®) mit und ohne Stimulierung des aeroben Schadstoffabbaus, angenommener
Volumenstrom Q = 300 m/h, ¢y aus on-site Reaktor; Standzeit und Kosten im rein sorptiven
Betrieb errechnet aus experimentell bestimmten Durchbruchszeiten des on-site Reaktors
(ausgetauschte Porenvolumina bis zum Durchbruch von c¢y/2), Aktivkohlepreis ca. 700,- €/m?®,
Standzeit und Kosten im biologisch/ sorptiven Betrieb ermittelt aus dem theoretischen O-
Bedarf (vollstdndige Schadstoffmineralisation), Preis fur technische 35%- H,0,- L&sung ca.

600,- €/m®
Sorption Sorption + aerober Abbau
Aktivkohle 35%- H,0, (technisch)
Schadstoff Co Standzeit t"| Kosten [ theoret. Bedarf?’ | Kosten
[mg/L] [a] [T€/a] [m*/a] [T€/a]
1,2-Dichlorbenzen 0,07 1 68 1,4 0,8
1,4-Dichlorbenzen 0,38 1 68 7,7 4.6
1-Chlorbenzen 25,36 0,15 481 725 435
Benzen 0,14 0,10 681 6,0 15,6
1,2-cis-DCE 0,02 0,09 743 0,2 0,5
Vinylchlorid 0,02 0,04 1.947 0,3 0,8
Summe 741 458

= bej einem Reaktorvolumen von 100 m®

2 = perechnet aus stéchiometrischen O,- Bedarf bei vollstandiger Schadstoffmineralisation

+ 1 Aktivkohlefiillung"
im1.Jahr =70 T€

Bei Betrieb eines Bio-Akivkohle-Reaktors werden die Basiskosten durch den
Verbrauch der zuzufihrenden Elektronenakzeptoren/ Auxiliarsubstrate bestimmit.
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Tabelle 3.1 verdeutlicht fir das Beispiel des O»- (H20,)- Bedarfs beim aeroben
Abbau, dass die Kosten im Wesentlichen durch den aeroben Umsatz des domi-
nierenden Schadstoffs (MCB) bestimmt werden. Die Kosten flir das Sorptions-
material beschranken sich zunachst auf die 1. Fillung. Gegenliber einem rein sorptiv
betriebenen System liegen die Basiskosten in diesem Beispiel um mehr als Faktor 4
niedriger. Auch die Kosten fiir den Bedarf an Auxiliarsubstraten (z. B. Ethanol und
Saccharose zur Stimulierung des anaeroben Betrieb) liegen niedriger als bei einem
rein sorptiven Betrieb.

3.4 Diskussion

Riickhalt der Schadstoffe

Betrachtet man das Spektrum der organischen Kontaminanten des Bitterfelder
Grundwassers, so dominieren gut bis sehr gut an Aktivkohle adsorbierbare Stoffe.
Hierzu zahlen die Chlorbenzene und die hdher chlorierten aliphatischen chlorierten
Kohlenwasserstoffe. Diese Verbindungen treten Uberwiegend in Konzentrationen von
einigen mg/l auf. Wie Uber Adsorptionsisothermen und Beladungsversuche nach-
gewiesen werden konnte, liegt fir die mengenmalig bedeutenden Kontaminationen
ein zuverlassiges Verfahren zur Entfernung aus dem Wasser vor. Problematischer in
dem heterogenen Schadstoffpektrum sind wesentlich hydrophilere und damit
schlechter adsorbierbarere Verbindungen, wie die niedrig chlorierten Aliphaten (cis-
DCE, Vinylchlorid) und Benzen sowie Begleitkontaminanten wie Aniline, Phenole,
Pestizide, die meist nur in Konzentrationen von <500 ug/l vorliegen. Sie werden die
Standzeit von Aktivkohlefiltern entscheidend mitbestimmen, da sie vor den Haupt-
kontaminanten durchbrechen und zur schnellen Erschdpfung der Filterkapazitat
beitragen.

Steuerung des mikrobiellen Abbaus

Far die mikrobielle und damit nachhaltige Beseitigung von Schadstoffen aus dem
Grundwasser erweist sich eine sequentielle anaerob/ aerobe Behandlungsweise mit
Aktivkohlefiltern als vielversprechend. Die anaerobe Stufe, in der hochhalogenierte
Verbindungen mikrobiell dehalogeniert werden, ist auf die Dosierung von Elektronen-
donatoren angewiesen. Diese Substrate sind auch durch konkurrierende Mikroorga-
nismen des Grundwassers nutzbar, speziell durch sulfatreduzierende Bakterien. Die
durchgefuihrten mehrskaligen Experimente bei unterschiedlichen Sulfatkonzen-
trationen belegen jedoch, dass bei Vermeidung eines Uberschusses an Elektronen-
donatoren die dechlorierenden Organismen in der Konkurrenz um das Substrat
effizienter sind als Sulfatreduzierer. Dies konnte auch unter Aquiferbedingungen mit
> 700 mg/l geléstem Sulfat bestatigt werden und ist entscheidende Voraussetzung
fur den Einsatz des Verfahrens.

Die aerobe Stufe ist abhangig von der Zugabe des Elektronenakzeptors Sauerstoff.
In Laborsaulenversuchen wurde nachgewiesen, dass weder die Zusammensetzung
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der inokulierten Mikroorganismen noch die Sauerstoffspezies oder die Art der
Prozessfihrung (Kreislauf, Durchfluss) einen signifikanten Einfluss auf den
mikrobiellen Abbau von MCB im Aktivkohlefilter hatten (Ergebnisse nicht dargestellt).
Von entscheidender Bedeutung war allein die zugefligte Sauerstoffmenge, wobei auf
eine suksessive Steigerung des H,O,- Dosierung geachtet werden muss, um eine
Inhibierung des Abbaus bei anfangs zu hoher H,O,-Dosierung zu vermeiden. Der in
der Pilotanlage (Abbildung 3.6) bilanzierte Hintergrund-Sauerstoffbedarf von 0 6 mg/I
erforderte im kontinuierlichen Betrieb eine Uber die fir den aeroben Schadstoffabbau
notwendige Dosierung hinausgehende Zugabe von H;O,. Um eine O,/NO3
Dosierung moéglichst kosteneffizient zu betreiben, wurde deshalb in mehreren
Laborsdulen- und on-site- Versuchen ein zyklischer aerober Abbau des adsorbierten
MCB untersucht und bilanziert. Ein solches zeitlich begrenzt eingesetztes Verfahren
(z. B. nacheinander an mehrere Reaktoren (gates) mittels einer mobilen Anlage
kénnte gegeniber der kontinuierlichen Zufuhr von Oy/Nitrat z.B. zu einer Minimierung
von Konkurrenzreaktionen fihren).

Minimierung von Konkurenzreaktionen

Neben der Konkurrenz um das Auxiliarsubstrat ist die Vermeidung von Sauerstoff-
Zehrung fir Nicht-Abbau-Reaktionen von zentraler Bedeutung fir das angestrebte
Verfahren. Neben dem Hintergrund-Sauerstoffverbrauch durch nicht identifizierte
organische Stoffe im Grundwasser sind vor allem die Autoxidation der Aktivkohle und
die Fe- und Mn-Oxidation von Bedeutung. Beide Prozesse kénnen die fur den
Schadstoffabbau zur Verfilgung stehende Sauerstoffmenge und damit den
Wirkungsgrad des Verfahrens senken. Da Fe(ll) und Mn(ll) im quartaren Aquifer an
der Pilotanlage nur in geringen Konzentrationen auftreten, ist hier keine Vorbe-
handlung des Wassers erforderlich. Probleme durch Verockerung traten im gesam-
ten Versuchszeitraum nicht auf. Bei Einsatz der aeroben Stufe in einem Aquifer mit
hohen Eisenfrachten wéaren jedoch spezielle Mallihahmen wie die Enteisenung des
Wassers vor der Aktivkohlesdule zu ergreifen.

Potential und Weiterentwicklung

Trotz eines exzellenten mikrobiellen Potentials ist eine rein biologische Schadstoff-
eliminierung in komplex kontaminierten Habitaten meist zu instabil gegen
schwankende Umwelteinflisse wie Toxizitdt und Schadstoffzusammensetzung. Bei
der Verfahrenskombination mit Aktivkohleadsorption sind die Mikroorganismen durch
die puffernde Wirkung der Aktivkohle besser in der Lage, extreme und wechselnde
Bedingungen zu ertragen und schadlos zu Uberstehen. In der Beladungszone der
Aktivkohle entstehen stets Konzentrationsgradienten, die auch Zonen verminderter
Toxizitdt darstellen. In der Kombination von anaerober und aerober Stufe ist das
Verfahren potentiell geeignet, eine Vielzahl von chemischen Verbindungen zu
Mineralisieren bzw. zu Eliminieren. Eine optimale Wirkung wird dann erreicht, wenn
sowohl die Hauptkontaminanten des Standortes als auch die am schlechtesten
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adsorbierbaren Verbindungen mikrobiell abgebaut werden kénnen. Verbindungen mit
guter Adorbierbarkeit und in geringer Konzentration missen nicht behandelt werden,
da deren Adsorption die Standzeit der AK-Filter nur unwesentlich beeinflusst.

In Abhangigkeit der jeweiligen Standortbedingungen (Schadstoffzusammensetzun-
gen und —konzentrationen, mikrobielles Abbaupotential) ist das Verfahren als passive
in-situ Abstrombarriere oder als aktive on-site Sanierungsmalinahme anwendbar.
Dabei kann ein kontinuierlicher sequenzieller Betrieb auch mit einer zeitlich
begrenzten zyklischen Betriebsweise kombiniert werden.

Nachdem in der Projektphase SAFIRA | die prinzipielle Eignung und Langzeit-
stabilitédt des Verfahrens demonstriert werden konnte, werden in SAFIRA |l erweiterte
Toxizitatsuntersuchungen, die Erweiterung des Schadstoffspektrums und Kosten-
abschatzungen den Schwerpunkt der Arbeiten darstellen.
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4.1 Einleitung

Aufgrund der friiheren Aktivitat der chemischen Industrie im Raum Bitterfeld ist das
Grundwasser dort groRraumig mit einer Vielzahl von Schadstoffen kontaminiert,
wobei chlorierte Aromate (im Wesentlichen Monochlorbenzol (MCB)) und chlorierte
Aliphate (Trichlorethen (TCE), Vinylchlorid(VC)) als Hauptkontaminanten angesehen
werden. Ziel des SAFIRA-Verbundvorhabens ist die Entwicklung von Technologien
und Methoden zur Sanierung eines komplex und grof3rdumig kontaminierten Aquifers
am Beispielstandort Bitterfeld. Durch die voraussichtlich lange Sanierungszeit sind
passive Verfahren aktiven Sanierungsmalnahmen (z.B. "pump and treat") vorzu-
ziehen, da sie nach ihrer Installation praktisch keine Energie verbrauchen und
voraussichtlich wirtschaftlicher und ékologisch sinnvoller sind.

Schadstoffgemische und schwer abbaubare Substanzen wie im Bitterfelder Grund-
wasser lassen sich meistens nur in mehreren Schritten abbauen. Um mit einem
passiven Verfahren solche Abbausequenzen realisieren zu kdénnen, werden hier
reaktive Wande mit unterschiedlichen Fullungen hintereinander geschaltet, wobei
Fe®, Aktivkohle und ORC® (oxygen release compound, Sauerstoff abgebende
Substanzen) eingesetzt werden. Es wird untersucht, welche Kombinationen dieser
reaktiven Materialien zur Sanierung des Bitterfelder Grundwasserleiters technisch
geeignet sind. Der Schwerpunkt liegt weniger auf der Untersuchung der einzelnen
Reaktormaterialien, sondern auf den Verénderungen, die sich durch die Kombination
der Materialien ergibt. Es werden Kombinationen gesucht, die sich positiv beein-
flussen und eine erhéhte Sanierungsrate oder eine Verlangerung der Standzeit der
Reaktionswand bieten. Folgende Kombinationen wurden untersucht:

a) Reduktion — Sorption

Fe® hat sich zur Reduktion chlorierter Ethene oder Chromat bewahrt (Dahmke, 1997;
Gavaskar et al., 1997; O'Hannesin & Gillham, 1998; Puls et al., 1999). Stoffe wie z.B.
PAK, BTEX und Chloraromaten werden nicht durch Fe® abgebaut, sie adsorbieren
jedoch gut an Aktivkohle, die in Reaktionswanden ebenfalls zur Sanierung konta-
minierter Grundwasser eingesetzt wird (Niederbacher & Gregori, 1999; O'Brien et al.,
1997; Schad & Schulze, 2000). In der Kombination sollen die schlecht adsor-
bierenden chlorierten Ethene durch das Fe® reduziert werden, wahrend die verblei-
benden Chloraromaten auf der Aktivkohle adsorbieren (Kéber et al., 2001Db).
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b) Sorption — Reduktion

CKW mussen auf der Oberflache des Eisens adsorbieren, um reduziert zu werden.
Bei der Absorption auf der reaktiven Eisenoberflache kann es zu Konkurrenz-
prozessen kommen (ARNOLD & ROBERTS, 2000; SCHAFER et al., 2003). Nicht reaktive
Substanzen (z.B. MCB) kénnen mdglicherweise auf dem Eisen adsorbieren, die
reaktiven Platze belegen und einen Abbau der CKW verhindern. Dies lieRe sich
durch eine vorgeschaltete Adsorptionswand verhindern. Fir den Standort Bitterfeld
wurde untersucht, ob die dort vorkommenden MCB-Konzentrationen den Abbau
reduzierbarer Substanzen behindern. Hat MCB keinen Einfluss auf den Abbau
reduzierbarer Substanzen, ist die Vorschaltung einer Sorptionswand zum Schutz des
Fe® nicht erforderlich.

¢) Reduktion — Oxidation

Bei dieser Kombination werden zuerst chlorierte Ethene reduktiv durch Fe® entfernt.
Die verbleibenden Chloraromaten und BTEX sind mikrobiell aerob abbaubar, es fehit
jedoch der erforderliche Sauerstoff. ORC sind eine Mdglichkeit, um Sauerstoff in
einen Aquifer einzubringen und so eine Schadstoffoxidation zu ermdglichen
(KOENIGSBERG & NORRIS, 1999; KOENIGSBERG & WARD, 2000). Diese Abfolge von
reduzierender und oxidierender Zone wurde bereits bei einem Feldversuch im
Testgeldnde Borden untersucht (FIORENZzA et al., 2000; FRouD et al., 1997), doch war
die O,-Freisetzung aus den ORC deutlich geringer als erwartet. Die Autoren nahmen
an, dass pH-Werte von tber 10, verursacht durch die Fe%Zone, fir den geringen
Anstieg der O,—Konzentration verantwortlich waren, ohne hierzu jedoch weitere
Untersuchungen durchzufiihren. Flir den Feldeinsatz muss der Grund fir diese
Inhibierung festgestellt werden (KOBER et al., 2001a).

d) Oxidation — Reduktion

Falls die vom Fe® verursachten hohen pH-Werte eine Sauerstoffabgabe aus den
ORC hemmen, stellt die Umkehr der oben beschriebenen Reihenfolge eine mégliche
L&sung dar. Chlorierte Aromaten werden zundchst mikrobiell in den ORC abgebaut,
kénnen nicht in das folgende Fe® gelangen und den dort stattfindenden Abbau der
chlorierten Ethene behindern.

4.2 Methodik

Reduktion - Sorption

Laborversuch: Zur Untersuchung der Kombination wurden drei S&ulenversuche
(HDPE, @: 10 cm, L: 100 cm) durchgefuhrt. Eine Saule war mit einem Gemisch von
Fe® (Gusseisengranulat FG1000/3000, Fa. Maier) und Aktivkohle (TL 830, Fa.
Chemviron Carbon) gefillt, eine weiter Sdule nur mit Aktivkohle (Referenzsystem).
Das dritte System ist die sequenzielle Schaltung einer Fe’-Saule mit nach-
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geschalteter Aktivkohle-Saule. Um bei den gewahlten hydraulischen Versuchspara-
metern in einem angemessenen Zeitraum eine rdaumliche Verlagerung der Sorptions-
fronten entlang der Fliestrecke bestimmen zu kénnen, wurde die Aktivkohle jeweils
verdinnt. Bei den "reinen" Aktivkohle-Saulen erfolgte die Verdiinnung mit Quarzsand
im Verhaltnis von ca. 1:50 (Vol.-%) und bei der Aktivkohle/Fe’-Mischung im
Verhéltnis von ca. 1:90. Die injizierte H2Ogest-Versuchslésung enthielt jeweils 17-
20 mg/l MCB und TCE. Die Abstandsgeschwindigkeit lag in allen Systemen in einem
Bereich zwischen 0.5 und 0.7 m/d.

Pilotanlage: Um die Reaktorkombination mdéglichst lange unter Feldbedingungen
prifen zu kénnen, wurden zwei Reaktoren (Edelstahl, @: 100 cm, L: 100 cm) der
Bitterfelder Pilotanlage bereits bei Inbetriebnahme mit Hartgussgranulat (G47, Fa.
Hartmann) und Aktivkohle (TL 830, Fa. Chemviron Carbon) befullt, ohne die Ergeb-
nisse der Laboruntersuchungen abzuwarten. Die Horizontalbrunnen des Schacht-
bauwerks férderten kontaminiertes Grundwasser, das zu 98 % mit MCB kontaminiert
war, weitere Kontaminanten waren Benzol, Chlortoluol, 1,4- und 1,2-DCB. Mit Eisen
dechlorierbare Substanzen wie TCE, DCE oder VC liegen zwar in tieferen Regionen
des Aquifers vor, wurden aber nicht geférdert. Um einen Abbau im Eisen
untersuchen zu kénnen, wurde dem Reaktorzulauf ab Dezember 2000 TCE mit einer
Zielkonzentration von 0.15 mmol/l zudotiert, doch schwanken die Konzentrationen
aufgrund technischer Probleme zwischen 0 und 0.64 mmol/l. Das Grundwasser
strémte nacheinander durch Eisen- und Aktivkohlereaktor, wobei aufgrund der
unterschiedlichen effektiven Porositat Abstandsgeschwindigkeiten von ca. 0.6 m/d im
Eisenreaktor und ca. 1.0 m/d im Aktivkohlereaktor auftraten.

Sorption - Reduktion

Laborversuch: Um zu klaren, ob die Vorschaltung einer Sorptionsbarriere unter den
Bitterfelder Verhaltnissen erforderlich ist, wurden eine Versuchssaule (HDPE, @:
10 cm, L: 105 cm) mit Hartgussgranulat (G 47, Firma Alfred Hermens) befillt. Bei
einer Abstandsgeschwindigkeit von i.M. 0.53 m/d wurde dem injizierten deminerali-
sierten Wasser zunachst TCE mit ca. 21 mg/l zudotiert, zu einem spéateren Zeitpunkt
wurde zusétzlich MCB mit ca. 27 mg/l addiert. Eine Hemmung des TCE-Abbaus
durch die Anwesenheit von MCB wére an der Verdnderung der Abbaurate des TCE
erkennbar.

Reduktion - Oxidation

Laborversuch: Der Einfluss von Fe® auf die Sauerstofffreisetzung aus ORC wurde
durch 2 Sé&ulenversuche (HDPE, &: 10 cm, L: 100 cm) untersucht. Die mit einer
Mischung aus Quarzsand und ORC (1 Gew.-%) geflllte Referenzsdule wurde bei
mittleren Abstandsgeschwindigkeiten von ca. 0.6 m/d in den ersten 48 Betriebstagen
mit ca. 15 mg/l MCB beschickt, im weiteren Versuchsverlauf mit ca. 40 mg/l MCB
sowie 15 mg/l Toluol um den mikrobiellen Abbau zu erhéhen. Eine im Zulauf
installierte kleine Fe®-Saule (Plexiglas, @: 2 cm, L: 15 cm) entzog der Zulauflésung
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den gel6ésten Sauerstoff, ohne weitere relevante Veranderungen der Grundwasser-
zusammensetzung zu verursachen. Die ersten 35 cm einer weiteren Versuchsséule
wurde mit ORC/Quarzsandmischung (wie zuvor) befiillt, die restlichen 65 cm mit
einer Mischung aus Bitterfelder Braunkohlesand und ORC (1 Gew.-%). Diesem
Versuch wurde eine mit Hartguss-Eisengranulat (G 47, Fa. Hermens) gefilllite Saule
(9: 10 cm, L: 100 cm) vorgeschaltet. Dem injizierten Grundwasser vom Standort
Bitterfeld waren MCB und TCE auf Konzentrationen von je ca. 15 mg/l zudotiert.

Pilotanlage: Nach Abschluss der Voruntersuchungen im Labor wurde die in der
Pilotanlage vorhandene Reaktorkombination (Eisen-Aktivkohle) im April 2001 durch
die Kombination Eisen-Aktivkohle-ORC ersetzt. Wahrend der vorhandene Fe®-
Reaktor unverandert blieb, wurde der Aktivkohlereaktor mit 50 cm Aktivkohle/Sand
Gemisch (1:50) und 50 cm ORC/Sand Gemisch (1.7 Gew.-%) neu befiillt. Die
zwischengeschaltete Aktivkohle/Sand-Schicht diente der erneuten Untersuchung der
Adsorptionsprozesse unter Feldbedingungen und als zusatzlicher Reaktionsraum fir
die Reduktionszone. Pumpraten und Konzentrationen der Kontaminanten &nderten
sich gegenlber dem vorigen Versuch in der Pilotanlage nicht.

Oxidation - Reduktion

Laborversuch: Drei Saulen (HDPE, @: 10 cm, L: 100 cm) wurden nacheinander
durchstromt:

1. Quarzsand mit 1 Gew.-% ORC

2. Quarzsand mit 2 Vol.-% Aktivkohle (Chemviron Carbon TL 830) als
Reaktionsraum fiir den mikrobiellen Abbau

3. Fe? (Graugussgranulat FG 1000-3000 1X, Fa. Maier)

Damit vom Versuchsbeginn an TCE die Eisenséule erreicht und ein Abbau dort
beobachtbar ist, wurde die Aktivkohle-Sdule vorgeséttigt, so dass sie im Gleich-
gewicht mit einer gelésten Konzentration von ca. 25 pmol/l TCE stand. Dem
Gesamtsystem wurde synthetisches Grundwasser (Ag. dest. + je ca. 20 mg/l TCE
und MCB, 3 mmol/l NaHCO3; und CaS0O4*2H,0) mit ca. 0.96 ml/min injiziert.

Eine kleine Saule (Plexiglas, &: 2 cm, L: 15 cm), in der bereits ein aerober MCB-
Abbau stattfand, wurde in den Zulauf des Systems eingekoppelt, um einen
mikrobiellen Abbau in der ORC-S&ule zu initieren. Da keine mikrobielle Aktivitat
erkennbar war, erfolgte nach 133 d die Zugabe von Mikroorganismen, die durch
Aufschldmmung von Mutterboden und Blumenerde gewonnen wurden. Zugleich
wurden die Konzentrationen von NaHCO; und CaS04*2H,O auf je 0,5 mmol/l
gesenkt und zusatzlich je 0,01 mmol/l NaNO3; und Na;HPO4*2H,0O als Substrate
zugegeben. Als auch daraufhin kein aerober MCB-Abbau erkennbar war, wurden
nach 189d Mineral- und Vitaminlésungen mit spezialisierten MCB-abbauende
Mikroorganismen (Pseudomonas P51) zugegeben, die freundlicherweise von Dr.
Meckenstock zur Verfligung gestellt wurden.
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Analytische Methoden

Wassrige Proben wurden sowohl in den Laborversuchen als auch in der Pilotanlage
an Saulenzu- und -ablauf sowie durch 9 entlang des Fliesswegs angebrachte Ports
entnommen und filtriert (0.2 ym). Na, Ca, Mg, Fe, Mn und Si wurden in angeséduerten
Proben (HNO3 suprapur) per ICP-AES (Vista AX) gemessen, CI" und S0,* per IC
(Dionex DX 100), aliphatische und aromatische KW/CKW per GC-FID/-ECD (HP
5890 und 6890 mit Headspace-Probenaufgabe), H, per GC-WLD (HP Micro-GC). Die
Alkalitat wurde durch Titration mit HCI bestimmt, die pH-Messung erfolgte potentio-
metrisch. Geldste Sauerstoffkonzentrationen wurden zunachst mit einer Clark-
Sonde, spater mit einer Mikro-Clark-Sonde (Unisense OX-N mit Keithley Pico-
amperemeter Mod. 485) gemessen, die eine direkte Messung in sehr kleinen
Probenvolumina erlaubte.

4.3 Ergebnisse und Interpretation

Reduktion - Sorption

Laborversuch: In der Aktivkohle-Referenzsaule zeigte sich fiur die Mischkonta-
mination ein deutlich schnellerer Konzentrationsdurchbruch und damit eine geringere
Retardation fur TCE als fur MCB (Abbildung 4.1). Trifft die langsamer voran-
schreitende MCB-Sorptionsfront auf bereits von TCE belegte Bereiche, so stellt sich
ein neues Gleichgewicht der sorbierten Konzentrationen ein, bei dem TCE teilweise
verdrangt wird. So kommt es im Bereich der MCB-Sorption zur Desorption von TCE
und somit zu einem deutlichen TCE-Konzentrationsanstieg. Die Durchbruchs-
geschwindigkeit der Sorptionsfront betrug fur TCE anfanglich 0.33 cm/d und wurde
durch die einsetzende Desorption auf 0.56 cm/d beschleunigt, wogegen die
Durchbruchsgeschwindigkeit von MCB konstant bei 0.26 cm/d lag. Dies entspricht
einer Retardation von 1.18-10? fur TCE und 2.52:10% fir MCB unter den gewahlten
Versuchsbedingungen mit verdiinnter Aktivkohle und umgerechnet 0.53-10* bzw.
1.13-10* in reiner Aktivkohle. Fiir einen Vergleich der verschiedenen Systeme wurde
aus den Durchbruchsgeschwindigkeiten der Sorptionsfronten die Menge Aktivkohle
berechnet, die bei fortlaufendem Eintrag der Kontaminanten geséttigt wurde. Unter
den verwendeten gelésten Konzentrationen lasst sich die sorbierte Gleichgewichts-
konzentration der Aktivkohle (Cs) fur TCE auf 0.75 mmol/g und fur MCB auf 1.62
mmol/g bestimmen. Mit den durchschnittlichen gelésten Konzentrationen (C,) von
142 ymol/l TCE und 165 ymol/l MCB ergibt sich fur die Verteilungskoeffizienten (Ky=
Cs/Cy) 5.25 und 9.81 I/g.
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Abbildung 4.1: Durchbruch der TCE- und MCB-Sorptionsfront im Aktivkohle-Referenzsystem nach 5
(0), 42 (O), 76 (0), 109 (x), 139 (O ) und 165 (0) Tagen.

In unabhangigen Schuttelversuchen bestimmte Sorptionsisothermen fur TCE (TIEHM
et al., 2000) zeigen fur die Aktivkohle bei den verwendeten gelésten Konzentrationen
Cw,tce sorbierte Gleichgewichtskonzentrationen Csrce von 2.14 mmol/g. Durch die
Konkurrenz mit MCB verringert sich somit Cs 7ce mindestens um den Faktor drei.

Bei der sequenziellen Schaltung von Fe® und Aktivkohle fand in der vorgeschalteten
Fe’-Saule Uber die gesamte Versuchszeit ein konstanter TCE-Abbau statt, wobei
sich eine mittlere Halbwertszeit von 2.5 h einstellte (Abbildung 4.2). Planungsgemaf
gelangte kein TCE aus der Fe’-Saule in die Aktivkohlesadule, so dass es nicht zu
einer Konkurrenz um die Sorptionsplatze zwischen TCE und MCB kam. Als
Zwischenprodukte der reduktiven Dehalogenierung traten hauptsachlich Dichlor-
ethenisomere cis-DCE und untergeordnet 1,1-DCE bzw. trans-DCE auf.
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Abbildung 4.2: Konstanter Abbau von TCE an Fe° (= ==) und Durchbruch der MCB-Aktivkohle-
sorptionsfront (—) im sequenziellen Fe’-Aktivkohle-System nach 28(0), 40(0), 89(x), 142(0),

170([1), 197(0) Tagen.

Anfanglich wurde das gebildete cis-DCE nicht vollstandig in der Fe®-S&ule abgebaut
und gelangte mit maximal 7 pmol/l in die nachfolgende Aktivkohle, wo es innerhalb
der ersten Zentimeter fixiert wurde. Aufgrund des nur kurzfristigen Austrags von cis-
DCE und seiner geringen Konzentrationen war keine Konkurrenz um die Adsorp-
tionsplatze erkennbar.

MCB wurde in einer Anfangsphase innerhalb der Fe’-Saule sorbiert, brach nach 20
durchgesetzten Porenvolumen durch und wurde nachfolgend durch die Aktivkohle
fixiert. Eine konstante Retardation mit einem Koeffizienten R=495 in der Aktivkohle
fuhrte wiederum zu einer kontinuierlichen MCB-Sorptionsfrontverlagerung, bei der
pro zugefuhrtem mmol MCB 0.33 g Aktivkohle geséttigt wurde. Mit der resultierenden
Gleichgewichtskonzentration der Aktivkohle Csucs von 3.08 mmol/g und der durch-
schnittlichen gelésten Konzentration Cy mcs von 156 pmol/l ergibt sich ein Ky-Wert
von 19.7 I/g.

Die Mischung von Eisen und Aktivkohle zeigte, wie im reinen Aktivkohlesystem und
der Aktivkohle mit vorgeschaltetem Fe?, fir MCB ein konstantes Durchbrechen der
Sorptionsfront mit einer Retardation von 1.75:10 (Abbildung 4.3). Hierbei wurden pro
eingetragenem mmol MCB 0.37 g Aktivkohle gesattigt, so dass sich eine Gleich-
gewichtskonzentration Csucs von 2.68 mmol/g und ein Ky von 17.9 |/g ergibt. Der
Ruckgang der TCE-Konzentration teilte sich demgegeniber in zwei Phasen. Zu
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Versuchsbeginn erfolgte der
200:L TCE-Ruckgang schneller als
im reinen Fe’-System, und
bereits nach einer Fliel3-
strecke von 30 cm (Aufent-
haltszeit: 15 h) war TCE nicht
mehr nachweisbar. In dieser
Versuchsphase stieg die
Chloridkonzentration am
Saulenauslauf an und ent-
sprach ca. 30% des aus der
Lésung entfernten TCEs.
Dies deutet darauf hin, dass
neben dem Abbau auch die
Sorption mit ca. 70% einen
wichtigen Prozess darstellte.
Im Gegensatz zum reinen
Aktivkohlesystem erfolgte die
Verlagerung der TCE- und
MCB-Front wahrend der
sorptionsdominierten Phase
mit der selben Geschwin-
0 20 40 60 80 digkeit, da durch MCB de-
sorbiertes TCE direkt am
Eisen abgebaut wurde.

Abbildung 4.3: Sorptionsdominierter (— — —) und abbau- Nach einer Versuchslaufzeit
dominierter (——) Rickgang der TCE-Konzentration . .
(oben) und Durchbruch der MCB-Sorptionsfront von 80 Tagen (TCE-Eintrag:
(unten) im gemischten Fe’-Aktivkohle-System nach 22 mmol; gesattigte Aktiv-

?ggzgf(zng(‘é?g;ggel(_)()' 105(03), 120(1), 139(0), kohle: 10 g) erreichte die

Chloridbilanz einen Wert von

anndhernd 100% wund im

Folgenden war keine weitere Verlagerung der TCE-Sorptionsfront mehr zu

verzeichnen. Es erfolgte ein konstanter TCE-Abbau mit einer mittleren Halbwertszeit

von 2.1 h, bei dem TCE nach 70 cm vollstédndig abgebaut war. Der Abbau war somit

nur geringfiigig schneller als in der aktivkohlefreien Fe’-Saule des sequenziellen
Systems (2.5 h; 80 cm).

Vergleicht man die adsorbierte Konzentration des MCB auf der Aktivkohle Cs, so
zeigt sich in den Kombinationen mit Fe®, dass Csucs um 94 bzw. 69% hoher als im
Referenzsystem mit reiner Aktivkohle ist, da durch den TCE-Abbau an Fe°® die
gesamte sorptive Oberflache fur MCB zur Verflgung steht. Die Standzeit der
Aktivkohle verlangert sich fur die gewdéhlten experimentellen Randbedingungen
durch das Vorschalten von Fe’ um ca. Faktor vier, wenn man den schnellsten
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Schadstoffdurchbruch (in diesem Fall des TCEs) als begrenzenden Faktor fir die
Standzeit einer reinen Aktivkohlereaktionswand annimmt.

Die Griinde fiir den vergleichsweise niedrigen Csucs-Wert in der Mischung von Fe®
und Aktivkohle gegeniber der sequenziellen Hintereinanderschaltung sind nicht
vollstdndig aufgeklart. Vermutlich ist die Bildung von Eisenprazipitaten hierfir
verantwortlich, die entlang der gesamten Fe’-Reaktionsstrecke erfolgt und die
eingemischte Aktivkohle so wéahrend der ganzen Versuchslaufzeit im gesamten
Bereich durch Prazipitate belegen kann. In der Fe® nachgeschalteten Aktivkohle ging
dagegen die Konzentration gelésten Eisens nur wahrend eines kurzen Zeitraumes
(max. 30 Tage) zurtick, vermutlich durch Oxidation mit anfanglich aus der Aktivkohle
freigesetztem Sauerstoff. Es kommt somit nicht zu einer relevanten Prazipitation und
Passivierung der Aktivkohle.

Der Vergleich der insgesamt sorbierten Konzentration Csges = Csmcs + Cs,1ce der
verschiedenen Systeme zeigt einen Einfluss von TCE, der Uber die einfache
Konkurrenz um Sorptionsplétze hinausgeht. Csges des reinen Aktivkohlesystems mit
MCB und TCE als sorbierenden Stoffen ist mit 2.3 mmol/g geringer als Csges = Csmca
(2.68 bzw. 3.08 mmol/g) in den gekoppelten Systemen, in denen kein TCE vorliegt.

Pilotanlage:

Abbildung 4.4 zeigt die TCE-Konzentrationen zu verschiedenen Stichtagen entlang
des FlieBweges durch den Eisen- und Aktivkohlereaktor (April 2001 zu AK/ORC
umgebaut) nach Installation der TCE-Zudotierung. Die schwankenden Zulaufkonzen-
trationen verhindern eine Bestimmung der Abbaurate, wie sie bei den Labor-
Saulenversuchen durchgefihrt wurde. Es ist jedoch erkennbar, dass TCE in
erhéhten Konzentrationen bis zu 0.04 mmol/l im Ablauf des Eisenreaktors messbar
war, was in den Laborversuchen nicht der Fall war (s. Abbildung 4.2). Das Konzen-
trationsprofil vom 22.08.01 zeigt ein ausgepragtes Plateau, was auf die schwan-
kende Zulaufkonzentration oder eine Passivierung des Eisens zurlickzufiihren sein
kann. Eine endgultige Beurteilung, ob eine Passivierung des Eisens vorliegt, ist
anhand der Messungen nicht mdglich.

Wie in den Labor-S&ulenversuchen brach der mit dem Grundwasser geférderte
Hauptkontaminant MCB nahezu unveréndert durch die Eisensaule und gelangte in
die Aktivkohle (Abbildung 4.5). Dort wurde er wie die Nebenkontaminanten Benzol,
Chlortoluol, 1,4- und 1,2-DCB (nicht dargestellt) vollstdndig adsorbiert, so dass
bereits im ersten Probenahmeport nach 10 cm FlieBstrecke keine Schadstoff-
konzentrationen mehr nachweisbar waren.



Kapitel 4 75
0.2 §
i\ Eisen Aktivkohle / ~-23.01.01
0.18 \ Aktivkohle-ORC | =% 03.05.01 ||
016 27.06.01 |,
o1 " 22.08.01
- /\ /\ —*15.11.01
S 0.12
2 s WA
- DA PRV AR VA
w
o 0.08 Y Y
0.06 1
0.04 4
0.02 4
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200

Reaktionsstrecke [cm]

Abbildung 4.4: In der Pilotanlage gemessene TCE-Konzentrationen nach Installation der Zudotierung
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Abbildung 4.5: In der Pilotanlage gemessene MCB-Konzentrationen vor Umbau zu Aktivkohle-ORC
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Die eingesetzte Aktivkohle erfiillt ihre Aufgabe so gut, dass auch nach 21 Monaten
Betriebsdauer kein Schadstoffdurchbruch im ersten Beprobungsport messbar war.
Aus den Laborversuchen wurde fir die vorherrschenden Konzentrationen eine
sorbierte Konzentration Csucs von 2.68 mmol MCB / g Aktivkohle,, bestimmt. Bei
einer Pumprate von 19 I/h mit einer MCB-Konzentration von 125 umol/l ergibt sich
eine MCB-Fracht von 57 mmol/d, die 21 g Aktivkohle / d sattigt. Mit der Schittdichte
der Aktivkohle von 490 kg/m® (RUSKE & ViLLwock, 1999) bewegt sich die
Adsorptionsfront ca. 1 cm/a im Reaktor der Pilotanlage fort, daher ist wahrend der
Projektlaufzeit nicht mit einem Konzentrationsdurchbruch im ersten Probenahmeport
nach 10 cm zu rechnen.

Nach Neubeflullung des Aktivkohlereaktors im April 2001 mit 50 cm Aktivkohle/Sand
Gemisch (1:50) und 50 cm ORC/Sand-Gemisch war im Aktivkohle/Sand Gemisch ein
Durchbruch des MCB beobachtbar. Bei einer Pumprate von 19 I/h mit einer MCB-
Konzentration von i.M. 97 umol/l ergab sich eine MCB-Fracht von 44 mmol/d, die
16 g Aktivkohle/d séttigte. Mit einer Dichte der verdiinnten Aktivkohle von 1.92 kg/m®
(berechnet aus Befullungsprotokoll, Fa. DSD) ist eine Fortbewegung der Adsor-
ptionsfront von ca. 5.4 mm/d zu erwarten. Die eingeftllten 50 cm Aktivkohle/Sand-
Gemisch mussten nach 92 Tagen vollstdndig mit MCB geséttigt sein. Dieser
Konzentrationsdurchbruch ist erwtinscht, damit MCB innerhalb von 6 Monaten die
ORC-Fillung gelangt.

Die entlang des FlieRweges gemessenen MCB-Konzentrationen zeigen bereits nach
76 Tagen (Abbildung 4.8, Probenahmedatum 27.06.01) einen ersten Schadstoff-
durchbruch von ca. 45 % der Zulaufkonzentration, nach 132 Tagen (Probenahme-
datum 22.08.01) brechen ca. 90 % der Zulaufkonzentration durch. Im Gegensatz zu
den Laborversuchen zeigt sich in der Pilotanlage keine scharfe Adsorptionsfront,
sondern ein breiter Bereich abnehmender Konzentrationen. Eine mégliche Ursache
ist die etwas zu starke Verdinnung der Aktivkohle, die bewirkt, dass die Schadstoffe
nicht ausreichend mit Aktivkohle in Kontakt kommen und sich so eine langsame
Konzentrationsabnahme zeigt. Zusatzlich verursacht der im Vergleich zur Lange
grolde Durchmesser der Reaktoren und die lokale Einleitung des Grundwassers in
der Mitte des Reaktorquerschnitts eine ausgepragte dreidimensionale Strémung und
Vermischungsprozesse bei der Probenahme. Bei einer Anwendung der Reaktor-
kombination in Form einer reaktiven Wand werden diese Effekte nicht auftreten.

Sorption — Reduktion

Laborversuch: Bei der Bestimmung der Abbauraten in der Fe®-Saule wird davon
ausgegangen, dass sich im Bereich hoher Schadstoffkonzentrationen ein Abbau
nullter Ordnung einstellt, wahrend der Abbau im Bereich kleiner Konzentrationen
einem Gesetz erster Ordnung folgt (SCHAFER et al., 2003; WUST et al., 1999). Diese
beiden Bereiche werden unabh&ngig voneinander ausgewertet, wobei der Ubergang
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zwischen den Ratengesetzten sicherlich gleitend und die Einteilung in die zwei
Bereiche etwas willkirlich ist.

Ohne Zugabe von MCB betrégt die mittlere TCE-Abbaurate nullter Ordnung fir das
Hartgussgranulat i.M. 1.7 mg/I-h, die Abbauraten erster Ordnung ca. 0.19 h™'. Nach
Zugabe des MCB erhoéht sich die Abbaurate nullter Ordnung auf i.M. 1.8 mg/I-h, die
Rate erster Ordnung auf ca. 0.36 h™'. Entgegen der Erwartungen fiihrt die Zugabe
von MCB nicht zu einer Verringerung der Abbauraten aufgrund von Konkurrenz um
die Adsorptionsplatze. Das zugegebene MCB verursacht ebenfalls nur unwesentliche
Veranderungen bei der Entstehung und dem Abbau der Metabolite DCE und VC
(ohne Abbildung).

Reduktion — Oxidation

Laborversuch: Innerhalb des ORC-Referenzsystems wurde in den ersten Messungen
3 u. 14 Tage nach Versuchsbeginn kein Schadstoffabbau beobachtet, vermutlich weil
sich zunéchst eine ausreichende Mikroorganismenpopulation bilden musste (lag-
time). Danach fand ein MCB-Abbau bis auf Restkonzentrationen von ca. 10 ymol/l
statt. Die Konzentration des zugegebenen MCB wurde nach 48 Tagen erhéht und
zusétzlich wurde Toluol als aerob gut abbaubare Substanz zugegeben. Obwohl die
Konzentrationsschwankungen eine Quantifizierung erschweren, hatte diese Ver-
anderung ca. eine Verdopplung des Schadstoffabbaus (MCB+Toluol) zur Folge,
zuvor war der mikrobielle Abbau also durch die Verfligbarkeit des organischen
Schadstoffs limitiert.

Der Anstieg der gelésten O,-Konzentrationen, der anfanglich direkt am Saulenzutritt
erfolgte und sich nachfolgend zunehmend in Richtung Saulenende verlagerte, deutet
auf eine Abnahme der ORC-Reaktivitdt im vorderen Bereich hin. Neben der O,-
Freisetzung (Gleichung 1) und dem Schadstoffabbau (Gleichung 4 und 5) tritt bei der
Lésung von ORC eine Freisetzung von Mg?*, die Oxidation von Fe** / Mn?** und eine
Erhéhung des pH-Werts auf. Der erhéhte pH-Wert fihrt zu Folgereaktionen wie der
Calcitfallung, Abnahme der gelésten Ca-Konzentrationen und der Alkalitat (Abbildung
4.6). Die Konzentrationsprofile der an diesen Reaktionen beteiligten Substanzen
zeigen wie die O,-Konzentration mit zunehmender Versuchsdauer eine Verlagerung
in Strébmungsrichtung und kénnen als zusatzliche Indikatoren fir die abnehmende
Reaktivitat der ORC verwendet werden.

Gleichung1 MgO; + H,O O 20, + Mg(OH),

Gleichung2 MgO + H,O [0 Mg(OH),

Gleichung 3 Mg(OH), + 2H* O Mg?* + 2H,0

Gleichung 4 C4zHsCl+70, O 6CO, +2H,0 + CI + H*

Gleichung5 C;Hg+90, [0 7CO; + 4H,0

Gleichung 6 CyoHg + 7/20, [0 2CO, + 3H,O
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In der Fe®-ORC-Kombination wird TCE in der vorgeschalteten Fe’-S&ule wahrend
der gesamten Versuchslaufzeit kontinuierlich mit Halbwertszeiten von 3 bis 4
Stunden reduktiv dechloriert. Die Metabolite 1,1-DCE und trans-DCE treten mit
Maximalkonzentrationen von 0.1 ymol/l auf und werden vollstandig wieder abgebaut.
Fir das Uberwiegend gebildete cis-DCE (max. 2 pmol/l) zeigt sich bei dem hier
eingesetzten Feo, im Gegensatz zu anderen Feo—Chargen, kein relevanter Abbau, so
das cis-DCE in die nachfolgende ORC-Saule gelangt.

¢ [mmolA]

& [mmald]

¢ [mmoild]

Reakitionsstrecke [cm] Reaktionssirecke {cm])

c [mmold]

+003d -=030d —=037d -=052d -~+050d
-+066d = 101d -= 140d -+ 1768d -=216d

Reaktionsstrecke [em]

Abbildung 4.6: Anderungen des Wasserchemismus innerhalb des ORC-Referenzsystems wahrend
der gesamten Versuchslaufzeit

MCB passiert den Fe’-Reaktor weitgehend unbeeinflusst und wird nur in den ersten
2 Wochen leicht sorbiert. Bei einem stabilen pH-Wert von 7-8 werden der L&sung
durch Calcitfallung innerhalb der Fe®-S&ule 1-2 mmol/l Ca entzogen und die Alkalitat
verringert sich um 1.0-2.5 mmol/l. Die anfanglich stattfindende H»-Produktion durch
anaerobe Korrosion ist nach 50 Tagen nicht mehr erkennbar.
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Fir die so veranderte Losung ist im ORC-Reaktionsraum ein MCB-Abbau innerhalb
der ersten 15 cm nur bei einzelnen Konzentrationsprofilen (Abbildung 4.7: 47d, 53d
und 60d) deutlich erkennbar. Wie im Referenzsystem zeigt sich auch hier das
Durchbrechen einer Reaktionszone, in der pH, O2- und Mg-Konzentration ansteigen
und Alkalitat, geldéste Ca-, Fe- sowie Si-Konzentration zuriickgehen (Abbildung 4.7).
Das durch den TCE-Abbau produzierte cis-DCE wird im Gegensatz zu publizierten
Ergebnissen (CORNUET et al.,, 2000; KOENIGSBERG et al., 1998) und Hersteller-
angaben (REGENESIS, 2003) nur in vernachlassigbarem Ausmal} abgebaut.
Mdoglicherweise waren keine spezialisierten Mikroorganismen in der Versuchssaule
vorhanden.
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Abbildung 4.7: Anderungen des Wasserchemismus innerhalb der ORC-Saule der Fe’/ORC-
Kombination wéhrend der gesamten Versuchslaufzeit

Die wesentlichen Bewertungskriterien zum Einsatz von ORC sind Menge und Dauer
der O,-Freisetzung. Da der Durchbruch der Reaktionszonen die Erschépfung der O,-
Abgabe Uber die Zeit wiedergibt, ist sie ein Mal} fir die Standzeit der ORC. Zur
Quantifizierung der Durchbruchsgeschwindigkeit wurde die Verlagerung des Schnitt-
punkts der Konzentrationsprofile mit einer Referenzkonzentration gegeniber der
Versuchsdauer aufgetragen. Sowohl fiir das ORC- als auch das Fe’’ORC-System
ergibt sich ein lineares Durchbruchverhalten, wobei die Durchbruchgeschwindigkeit
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im ORC-Referenzsystem mit 0.25 cm/d ca. doppelt so schnell ist wie mit
vorgeschaltetem Fe®. Durch die Vorschaltung des Fe® geben die ORC den Sauerstoff
also nur mit halber Geschwindigkeit ab.

Die von den ORC abgegebene Sauerstoffmenge ergibt sich aus dem stdchio-
metrischen Og-Verbrauch fiur die Oxidation der organischen Schadstoffe (Differenz
Zulauf- Ablaufkonzentration), des Fe** und aus den O,-Konzentrationen im Auslauf.
In der Kombination von Fe’ und ORC tritt das aus der Reduktion des TCE
stammende Ethen und Ethan als zusatzliche Sauerstoffsenke auf (Gleichung 6).
Leider war zu diesem Zeitpunkt eine Messung der im Fe® entstehenden Ethen- und
Ethankonzentrationen aus technischen Grinden nicht mdglich, daher wird
naherungsweise angenommen, dass das in der Fe®-S&ule reduzierte TCE vollstandig
zu Ethan umgesetzt wird. Fir die aus den ORC abgegebene Sauerstoffmasse ergibt
sich so:

ORC-System:

Gleichung 7 0O, [mmol] = Og(aq) + 7UMCB + 90Toluol + 1/40Fe
Fe/ORC-System:

Gleichung 8 0Oz [mmol] = Oyaq) + 7UMCB + 1/40Fe + 7/2 Ethan

Der Bilanzierungzeitraum fir das Fe’/ORC-System erstreckt sich tiber die gesamte
Versuchsdauer von 243 Tagen. Unter obigen Annahmen wurden 8.8 g O, freigesetzt,
was 22.3 Gew.-% der auf dieser Reaktionsstrecke eingebauten 39.6 g ORC
entspricht.

Fir das ORC-System erfolgte die Bilanzierung des freigesetzten O, Uber einen
Zeitraum bis zur Stichtagsbeprobung nach 101 Tagen, da der Reaktionszonen-
durchbruch zu diesem Zeitpunkt dem des Fe’’ORC-Systems nach 243 Tagen ent-
sprach. In diesem Zeitraum setzten die ORC mit 6.6 g 19.4 Gew.-% Sauerstoff frei,
was annahernd identisch mit der Sauerstoffabgabe des Fe®/ORC-Systems ist.

Die Grinde fir das unterschiedliche Verhalten der beiden Systeme wurden mit Hilfe
eines numerischen Modells (Schéfer et al., in prep.) untersucht. Als wesentliche
Steuerparameter fur die Geschwindigkeit der Sauerstoffabgabe wurde die Harte bzw.
die damit verbundene Pufferkapazitat des Wassers gegeniber einer Erhéhung des
pH-Werts identifiziert. Sowohl ein hoher pH-Wert als auch hohe Mg?- und O.-
Konzentrationen verlangsamen die Sauerstoffabgabe aus ORC. Wasser mit hoher
Pufferkapazitdt behindern einen Anstieg des pH-Werts und halten so die O,-Abgabe
auf einem hoheren Niveau. Das aus der vorgeschalteten Fe®-Saule ausstrémende
Wasser ist bereits an Calcium und Karbonat abgereichert und hat somit eine
geringere Pufferkapazitat. Dies bewirkt eine langsamere Sauerstofffreisetzung in der
folgenden ORC-S&dule gegeniber dem Referenzsystem, wobei die insgesamt
freigesetzte Sauerstoffmenge davon unberihrt bleibt.
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Pilotanlage: 21 Tage nach Neubeflllung des Reaktors (Probenahmedatum 03.05.01)
gelangen geringe MCB-Konzentrationen (0.02 mmol/l) in den mit ORC versetzten

Sand (s. Abbildung 4.8).
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Abbildung 4.8: Reaktorkombination Eisen-(Aktivkohle)-ORC, in der Pilotanlage gemessene

Konzentrationen

Eine Konzentrationsabnahme ist in den ORC zunéchst nicht erkennbar, vermutlich
weil sich wie in den Saulenversuchen erst eine Bakterienpopulation entwickeln muss.
Bei den folgenden Probenahmen 76 Tage (27.06.01) und 132 Tage (22.08.01) nach
Reaktorumbau gelangten MCB-Konzentrationen von 0.04-0.08 mmol/l in den mit
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ORC versetzten Bereich, wobei ein vollstdndiger Abbau erreicht wurde. Nach 217
Tagen (15.11.01), also bereits nach der erwarteten Standzeit von 6 Monaten, ist
noch immer eine 80 %ige Abnahme der MCB-Konzentrationen erkennbar.

Innerhalb des ORC/Sand-Gemisches nehmen die Sauerstoffkonzentrationen schnell
zu und erreichen in der ersten Messung (03.05.01) Konzentrationen von mehr als 0.5
mmol/l. Mit einsetzendem mikrobiellem Abbau, zunehmenden Schadstoffkonzen-
trationen im Zulauf und abnehmender Leistung der ORC nehmen die Sauerstoffkon-
zentrationen in den folgenden Messungen ab, so dass nach 217 Tagen (15.11.01)
keine erhdhten Sauerstoffkonzentrationen mehr in L6sung messbar sind, es findet
jedoch eine MCB-Konzentrationsabnahme statt. Zu diesem Zeitpunkt entspricht die
Sauerstoffentwicklung der ORC vermutlich der mikrobiellen O2-Zehrung, so dass in
L&sung kein Sauerstoff auftritt.

Obwohl auch DCB unter aeroben Bedingungen mikrobiell abbaubar ist (CHAPELLE,
1993), zeigte sich im ORC-Reaktor keine deutliche Konzentrationsabnahme von 1,2-
DCB und der Abbau von 1,4-DCB lasst sich aufgrund stark schwankender Konzen-
trationen nur vermuten. Eine deutliche Abnahme beider Schadstoffkonzentrationen
ist jedoch in den ersten Zentimetern der folgenden Aquifersdule erkennbar, was die
Bedeutung des Aquifers als Reaktionszone demonstriert. Eine mdgliche Erklérung
ist, dass innerhalb des ORC-Reaktors keine geeigneten Mikroorganismen anwesend
waren, oder dass dort aufgrund der geochemischen Bedingungen (z.B. hoher pH)
kein Abbau von DCB stattfindet. Da sich die Geochemie im Aquifermaterial den fur
Bitterfeld typischen Werten annahert oder weil dort entsprechende Mikroorganismen
vorhanden sind, findet dort ein Abbau statt.

Die Lésung der ORC fuhrt wie im S&ulenversuch zu einer starken Erhéhung des pH
von ca. 7.6 auf tber pH 10.5 und zu einem Anstieg der Mg-Konzentrationen. Aus der
CO2-Produktion des mikrobiellen Abbaus des MCB ist im gepufferten System ein
Anstieg der Alkalitat zu erwarten, der jedoch durch die Fallung von Calcit Gberpragt
wird, was aus der Abnahme der Ca-Konzentrationen erkennbar ist. Fe?* und Mn?*,
die aus dem Eisenreaktor austreten, werden im ORC-Reaktor oxidiert und gefallt.

Wie in den Saulenversuchen ist anhand der gemessenen Konzentrationsverlaufe ein
Fortschreiten der Reaktionsfronten mit einer Durchbruchsgeschwindigkeit von
0.17 cm/d beobachtbar, was zwischen den Durchbruchsgeschwindigkeiten in der
ORC-Referenzséaule (0.25 cm/d) und in der Fe-ORC-Saule (0.12 cm/d) des Labor-
versuchs liegt. Es wéare zu erwarten, dass das Fortschreiten der Reaktionsfront in der
Pilotanlage dem des Saulenversuchs mit vorgeschalteter Eisensdule entspricht. Da
das in der Pilotanlage eingesetzte Eisen jedoch einen geringeren pH-Anstieg,
weniger Mineralfallung und damit eine geringere Abnahme der Pufferkapazitat des
Wassers verursacht, schreitet die Reaktionsfront schneller voran.
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Oxidation — Reduktion

Laborversuch: Obwohl die Versuchssaulen mit synthetischem Grundwasser be-
schickt wurden, entsprachen die geochemischen Veranderungen in der ORC-Saule
prinzipiell der Referenzsaule im Versuchsaufbau Reduktion — Oxidation und werden
hier nicht erneut diskutiert. Die MCB-Konzentrationen nahmen im FlieRrichtung leicht
ab, womit jedoch keine Erhéhung der Chloridkonzentration verbunden war. Als
Erklarung fir die Abnahme der MCB-Konzentrationen kommen daher nur unvoll-
standiger Abbau oder Sorption am Aquifermaterial in Betracht. Trotz der Zugabe von
Nahrstoffen, Vitaminen und MCB-abbauenden Mikroorganismen wurde kein rele-
vanter mikrobieller Abbau beobachtet. Méglicherweise waren die eingesetzten Bak-
terien (Pseudomonas P51) weniger tolerant gegeniber hohen pH-Werten als die
Mikroorganismen im Standortwasser.

In der folgenden mit verdinnter Aktivkohle geflllten S&ule, die als Reaktionsraum
geplant war, nahmen sowohl die MCB als auch die Sauerstoffkonzentrationen ab. Da
jedoch keine Zunahme der Chloridkonzentrationen messbar war, sind diese Veran-
derungen wahrscheinlich nicht auf einen relevanten mikrobiellen MCB-Abbau zuriick-
zufihren.

Aufgrund des fehlenden aeroben Abbaus gelangten sowohl MCB als auch Sauerstoff
in die folgende Fe®-Saule. Wahrend das MCB keine negativen Auswirkungen auf den
Abbau chlorierter Ethene hatte, flihrt O, zu einer Passivierung des Eisens. Feststoff-
proben aus dem Zulauf der Fe®-Saule zeigen eine deutliche braunliche Farbung, die
wie die Untersuchungen unter dem Rasterelektronenmikroskop mit EDX auf eine Bil-
dung von Fe(lll)-Mineralen hindeuten (Abbildung 4.9). Fe(lll)-Minerale verhindern die
Reduktion chlorierter Ethene (ScHLICKER et al., 2000), was auch durch die beo-
bachtete Verlagerung der TCE-Reduktionszone in Richtung Saulenauslauf Uber die
Versuchszeit belegt wird.

Abbildung 4.9: REM-Aufnahme der Oberflache eines frischen Eisenkorns (links) und eines
Eisenkorns aus der Fe’-S&ule der Kombination Oxidation — Reduktion (rechts) mit
Eisenoxiden / -hydroxiden
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4.4 Schlussfolgerungen

Reduktion — Sorption

Die durchgeflhrten Laboruntersuchungen zeigen die grundsatzliche Eignung und
Effektivitat der Kopplung von elementarem Eisen und Aktivkohle in Reaktionswanden
zur Sanierung von Mischkontaminationen, die sowohl durch Fe® reduzierbare als
auch an Aktivkohle sorbierbare Substanzen enthalten. Mit der sequenziellen Anein-
anderreihung kénnen hierbei langere Standzeiten der Aktivkohle erzielt werden als
mit einer Mischung der beiden Materialien, da durch die rdumliche Trennung der
Reduktionszone von der Sorptionszone eine mdgliche Verringerung der Aktiv-
kohlesorptionskapazitat durch Prazipitatbildungen minimiert bzw. verhindert werden
kann. Auch bei héher mineralisierten Grundwéssern, bei denen es zu ausgepragten
Ausfallungen kommen kann, ist von einer effizienten Dekontamination bei einer
Hintereinanderschaltung der Reaktionsmaterialien auszugehen, da Prazipitat-
bildungen im Fe®-Reaktionsraum in den ersten Zentimetern des Anstrombereiches
stattfinden (O'HANNESIN & GILLHAM, 1998; PuLs et al., 2000) und somit in einem
abstromigen Aktivkohlereaktor langfristig keine Ausféllungen zu erwarten sind.
Weiterhin ermdglichen réumlich getrennte Fulllmaterialien bei Erschdpfung der
Sorptionskapazitidt oder nachlassender Reaktivitdt des Eisens einen separaten
Austausch.

Fir Schadensfalle, bei denen anstatt des hier eingesetzten MCBs sorptivere, nicht
an Fe® abbaubare Kontaminanten vorliegen (z.B. hoher chlorierte Benzole oder PAK)
ist eine noch héhere Rentabilitat einer kombinierten Reaktionswand gegenlber einer
reinen Sorptionswand zu erwarten. Gleiches gilt, wenn anstatt TCE hydrophilere,
schneller den Sorptionsbereich durchbrechende abbaubare Substanzen wie DCE
oder Vinylchlorid auftreten.

Sorption — Reduktion

MCB-Konzentrationen, wie sie in der Pilotanlage angetroffen wurden, behindern den
TCE-Abbau mit Fe° nicht. Entweder adsorbiert das MCB auf anderen Sorptions-
platzen als die chlorierten Ethene oder das TCE hat eine hdhere Affinitdt zu den
reaktiven Oberflachenplatzen und ist in der Lage, das MCB zu vertreiben. Da das
MCB die Adsorption des TCE auf der Fe’-Oberflache und damit den TCE-Abbau
nicht stdrt, muss das Eisen unter den untersuchten Verhaltnissen nicht vor dem MCB
geschitzt werden. Die Vorschaltung einer adsorbierenden Aktivkohlebarriere vor
dem Eisenreaktor ist daher nicht erforderlich. Die Reaktorkombination wurde nicht in
der Bitterfelder Pilotanlage installiert, da sie unter den lokalen Bedingungen keinen
héheren Sanierungserfolg verspricht als die Kombination Eisen/Aktivkohle.

Aufgrund des groflen Schadstoffspektrums ist es mdglich, dass im Grol3raum
Bitterfeld andere Substanzen vorkommen, die den Abbau reduzierbarer Kontami-
nanten durch elementares Eisen behindern.
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Reduktion — Oxidation

Fe®-ORC-Kombireaktoren sind ebenfalls zur Sanierung von Mischkontaminationen
geeignet. Im Abstrom einer Fe’-Reaktionswand lasst sich durch ORC ein oxidativer,
mikrobiell katalysierter Schadstoffabbau erzielen, wobei sich unter Feldbedingungen
in der Pilotanlage ein stabilerer Abbau einstellte als in den Saulenversuchen.
Generell ist ein ausreichender Reaktionsraum im Abstrom der ORC vorzusehen, um
veranderliche Zulaufkonzentrationen und variable Reaktivitdt der Mikroorganismen
abzupuffern. Im Vergleich zu einem reinen ORC-Sanierungsansatz ist bei der Vor-
schaltung eines Fe’-Reaktors mit einer Verlangsamung der Sauerstoffabgabe aus
den ORC zu rechnen. Unter den Versuchsbedingungen verdoppelt sich die Standzeit
einer 50 cm maéchtigen ORC-Reaktionswand von ca. 7 auf ca. 14 Monate durch
Vorschalten von Fe’. Bei einer Mischkontamination mit hohen Konzentrationen an
mikrobiell abzubauenden Kontaminanten ist ein Fe’~ORC-Sanierungsansatz
aufgrund der erforderlichen grolien ORC-Menge wahrscheinlich nicht das Mittel der
Wahl. Bei geringeren Konzentrationen dieser Stoffe steht jedoch eine Alternative zu
herkdmmlichen Verfahren zur Verfigung, bei der im Gegensatz zu einer rein auf
ORC basierenden Behandlung diese seltener erneuert werden missen. Dennoch
kann die zeitlich begrenzte Reaktivitdt der ORC und deren regelméallige Erneuerung
nicht umgangen werden. Da hier die grundsatzliche Eignung der Kombination einer
Fe®-Reaktionswand mit nachgeschalteter Oxidationszone gezeigt werden konnte, ist
davon auszugehen, dass auch alternative O,-Zudotierungsmethoden, wie z. B. Ein-
gasungsverfahren, eingesetzt werden kénnen. Aus der Fe’-Reaktionswand ausge-
tragenes Fe?" wird hier ebenfalls oxidiert und ausgeféllt, jedoch werden durch den
pH-Anstieg innerhalb der ORCs ausgel6ste Fallungsreaktionen ausbleiben.

Oxidation — Reduktion

Prinzipiell ist auch mit der Kombination Oxidation-Reduktion die Reinigung einer
Mischkontamination mdéglich. Die einzelnen Saulenfillungen funktionierten dabei
erwartungsgemal} wie in den vorangegangenen Versuchen. Da es im Laborversuch
mit synthetischem Wasser trotz Zugabe von MCB-abbauenden Mikroorganismen und
allen benétigten Nahrstoffen nicht gelang, einen aeroben MCB-Abbau zu etablieren,
zeigten sich jedoch deutlich die Nachteile dieser Kombination. Falls MCB und
Sauerstoff nicht vollstdndig miteinander umgesetzt werden, was aufgrund schwan-
kender Schadstoffkonzentrationen oder veranderlicher mikrobieller Aktivitat jederzeit
auftreten kann, gelangt entweder MCB oder Sauerstoff in die folgende Fe®-Saule.
Das MCB wird in diesem Fall nicht vollstandig abgebaut oder der Sauerstoff fihrt zu
einer Passivierung des Eisens. Da in dieser Kombination weder ein vollstandiger
Abbau der Kontaminanten noch eine stabile Funktion der Fe®-Wand gewahrleistet ist,
ist die Kombination Reduktion-Oxidation zu bevorzugen.
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4.5 Zusammenfassung

Von den untersuchten Reaktorfullungen stellten sich in den durchgefihrten
Laborversuchen drei Kombinationen als technisch geeignet zur Sanierung einer
MCB/TCE-Mischkontamination heraus:

a) reine Aktivkohle,
b) Eisen / Aktivkohle (sequenziell) und
c) Eisen / ORC (sequenziell)

Die Kombinationen b) und c) wurden aufgrund ihrer Eignung im Laborversuch auch
in der Bitterfelder Pilotanlage unter Feldbedingungen eingesetzt. Die Anwendung
reiner Aktivkohle wurde im Rahmen des SAFIRA-Teilprojekts B1.1 untersucht.

Eine erste Kostenschatzung der drei Sanierungsalternativen (KOBER, 2001; SCHAFER
et al., 2002) zeigt, dass die Kombination Eisen/Aktivkohle generell glinstiger als die
Kombination Eisen/ORC ist. Die héheren Kosten werden im Wesentlichen durch den
regelmaligen Austausch und die Materialkosten der ORC verursacht. Andere
Methoden der Sauerstoffzugabe (z.B. direkte Sauerstoff-Gasinjektion) bieten evtl.
eine kostengiinstigere Alternative der O»-Einbringung. Die Kombination von Eisen
und Aktivkohle ist zu empfehlen, wenn die Standzeit des Eisens im Standortwasser
ausreichend hoch ist und wenn ausreichend hohe Konzentrationen reduzierbarer
Kontaminanten auftreten. Liegen Uberwiegend nicht mit Eisen reduzierbare Kontami-
nanten vor, ist der Einsatz von Eisen als Reduktionsmittel unékonomisch und reine
Aktivkohle ist zu empfehlen. Zur Sanierung von Mischkontaminationen liegen so zwei
neue Technologien vor, die das behandelbare Schadstoffspektrum erweitern und
neue Anwendungsbereiche flr reaktiven Barrieren bieten.

Selbst fiir den Fall, dass nur mit Fe® reduzierbare Schadstoffe vorliegen, kann die
Kombination von Fe® und Aktivkohle eine kostengiinstige Alternative bieten. Auf-
grund der Abbaukinetik erster Ordnung des Eisens sind gerade zum Abbau der
letzten geringen Schadstoffkonzentrationen sehr lange Aufenthaltszeiten erforderlich.
Dies erfordert gro3e Mengen an Eisen und verursacht hohe Kosten. Eine Alternative
kann eine nachgeschaltete Aktivkohlewand sein, die gerade bei geringen Konzen-
trationen effektiv arbeitet und lange Standzeiten bietet. Den finanziellen Vorteil einer
Kombination von Fe® und Aktivkohle gegentiber einer Aufbereitung des mit TCE
kontaminierten Wassers mit Fe® allein zeigten auch (BURGER et al., 2003) fir eine
,pump and treat* — Mallnahme.
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5.1 Einfiihrung

Aufgabenstellung

Innerhalb des TP B2.1 wurde der mikrobielle in situ Abbau von Chlorbenzol durch
autochthone Bakterien in Langzeitversuchen im Pilotmaf3stab untersucht. Im
Projektvorlauf war ein anaerober Abbau von Chlorbenzol unter denitrifizierenden
Bedingungen in Laborversuchen und on site im halbtechnischen Mal3stab festgestellt
worden (LORBEER et al., 1998, 1999), so dass diese Verfahrensvariante das
urspriingliche Projektziel darstellte. Der Abbau unter anoxischen Bedingungen liel3
sich jedoch im Pilotmalistab nicht reproduzieren. Deshalb konzentrierten sich die
Untersuchungen im weiteren auf den Abbau von Chlorbenzol unter gemischten
Elektronenakzeptorbedingungen (Nitrat und Sauerstoff). Als sauerstoffspendendes
Agens wurde Wasserstoffperoxid eingesetzt. Es sollte insbesondere herausgefunden
werden, wie viel Sauerstoff der Abbau in situ bendétigt, um dem Anspruch eines
mdglichst passiven Sanierungsverfahrens gerecht zu werden. Des weiteren sollte
(mittels Uberwiegend molekularbiologischer Methoden) die strukturelle und
funktionelle mikrobielle Diversitdt im Sediment und Grundwasser der in situ-
Reaktoren bestimmt werden.

Ein zweiter Arbeitsschwerpunkt waren mikrobiologische Begleituntersuchungen an
abiotisch betriebenen Reaktoren der Pilotanlage. Diese Arbeiten waren ein Service
fuir die anderen Reaktorbetreiber; im Projektverlauf kam es in den abiotisch
betriebenen Reaktoren haufiger zu mikrobiell bedingten Stérungen. Auf die
Ergebnisse dieser Begleituntersuchungen wird in diesem Bericht nicht naher
eingegangen (siehe hierzu VOGT und ALFREIDER, 2003).

Mikrobieller Abbau von Chlorbenzol

Die anfanglich im Forschungsvorhaben konzipierte in situ-Detoxifikation des Chlor-
benzol-belasteten Bitterfelder Grundwasserleiters unter anoxischen denitrifizierenden
Bedingungen ware wissenschaftliches Neuland und mit groRen Vorteilen (minimaler
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Eingriff in das Aquifersystem, kostengiinstig) verbunden gewesen. In den letzten
zehn Jahren wurden zahlreiche aromatische Verbindungen — z.T. auch halogenierte
— als mikrobiologisch abbaubar unter anoxischen denitrifizierenden Bedingungen
beschrieben: Benzol (BURLAND und EDWARDS, 1999; COATES et al., 2001), Toluol
(DOLFING et al., 1990), Ethylbenzol (RABUsS und WIDDEL, 1995), Xylol-lsomere
(DOLFING et al., 1990; RAaBUS und WIDDEL, 1995), Phenole (SCHINK et al., 2000), 3-
Chlorobenzoat und 4-Chlorobenzoat (HAGGBLOM et al., 1993, HAGGBLOM und YOUNG,
1999). Ein Verschwinden von Chlorbenzol unter anoxischen denitrifizierenden
Bedingungen beobachteten neben unserer Arbeitsgruppe weitere Forschungsteams
(DK et al., 2000; ROSENBROCK et al., 2000; WENDEROTH et al., 2003); ein anaerober
Abbau mit anderen Elektronenakzeptoren (z.B. Fe(lll), Mn(lV), SO4*, HCOz) ist
bislang nicht bekannt. Nowak et al. (1996) beschrieben allerdings eine reduktive
Dehalogenierung von Chlorbenzol zu Benzol in einer methanogenen Anreicherungs-
kultur.

Im Gegensatz zum Abbau unter Sauerstoffausschluss ist der aerobe produktive
Abbau von Chlorbenzol gut untersucht. Die ersten, die eine Mineralisierung von
Chlorbenzol durch ein bakterielles Isolat in Gegenwart von Sauerstoff publizierten,
waren REINEKE und KNACKMUSS (1984). In den darauffolgenden Jahren wurden
weitere Chlorbenzol-mineralisierende Bakterien isoliert (DE BONT et al., 1986; SCHRAA
et al., 1986; SPAIN and NISHINO, 1987; HAIGLER et al., 1988; SANDER et al., 1991;
STOECKER et al., 1994; ZAITSEV et al., 1995; KIERNICKA et al., 1999). In allen bisher
untersuchten Isolaten beginnt der Abbauweg mit dem Einbau eines Sauerstoff-
molekuls in das Ringsystem des Chlorbenzols und einer darauffolgenden Dehydrie-
rung; es entsteht 3-Chlorbrenzcatechin, welches dann von den meisten Isolaten in
ortho-Stellung gespalten wird (via Chlorbrenzcatechin-1,2-Dioxygenase), gefolgt von
weiteren Abbaureaktionen und Chlorid-Eliminierung (REINEKE und KNACKMUSS, 1984;
DE BONT et al., 1986; SCHRAA et al., 1986; SPAIN und NISHINO, 1987; HAIGLER et al.,
1988; SANDER et al., 1991; SCHLOMANN, 1994; STOECKER et al., 1994). Es galt lange
Zeit als Regel, dass Chlorbenzol nicht in meta-Stellung gespalten werden kann, weil
das fir diese Reaktion verantwortlich zeichnende Enzym, die Brenzcatechin-2,3-
Dioxygenase, negativ beeinflusst wird durch 3-Chlorbrenzcatechin (KLOCKA und
GIBSON, 1981) oder dem Produkt der meta-Spaltung des 3-Chlorbrenzcatechins,
einem reaktiven Acylchlorid (BARTELS et al., 1984). MARS et al. (1997) beschrieben
jedoch einen Pseudomonas-Stamm, der Chlorbenzol Uber den meta-Weg minera-
lisiert, ohne toxische Zwischenprodukte anzuhdufen. Mittlerweile wurden weitere
Bakterienstdmme isoliert, die Chlorbenzol via meta-Spaltung produktiv abbauen
(REINEKE, 2002), so dass dieser Stoffwechselweg weiter verbreitet zu sein scheint als
bisher angenommen. Die Expression von Genen, die das Schlisselenzym des meta-
Abbauweges fir Chlorbenzol, die Chlorbrenzcatechin-2,3-Dioxygenase, kodieren,
wurde auch in Reaktorwasser und —sedimenten eines der in situ-Reaktoren innerhalb
des TP B2.1 nachgewiesen (ALFREIDER et al., 2003a).
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Die meisten Chlorbenzol-metabolisierende Bakterienstdmme wurden von Standorten
isoliert, die mit Chlorbenzol belastet sind. NISHINO et al. (1994) untersuchten
Chlorbenzol-belastete und unbelastete Proben und fanden nur in den Chlorbenzol-
belasteten Proben Chlorbenzol-Abbauer. VAN DER MEER et al. (1998) wiesen nach,
dass horizontaler Gentransfer und die genetische Rekombination existierender Gene
zwischen autochthonen Mikroorganismen die Mechanismen waren fir die Evolution
von Chlorbenzol-metabolisierenden Bakterienstdmmen an einem Chlorbenzol-
belasteten Standort.

Mikrobielle Sanierungsverfahren fiir Chlorbenzol-kontaminierte Grundwésser

NISHINO et al. (1994) und KLECKA et al. (1996) behandelten Chlorbenzol-kontami-
niertes Grundwasser erfolgreich Uber ,pump-and-treat’ in aeroben Bioreaktoren.
Einen aeroben in situ Abbau von Chlorbenzol in kontaminierten Aquiferen beschrie-
ben WILLIAMS et al. (1997), KAO und PROSSER (1999) sowie HERRINGTON et al. (2000).
Uber ,Enhanced Natural Attenuation‘-Sanierungstechnologien fiir Chlorbenzol-
kontaminierte Aquifere existieren unseres Wissens keine Berichte.

Im Rahmen des TP B2.1 wurde Wasserstoffperoxid als Sauerstoffspender flr mikro-
bielle in situ-Abbauprozesse verwendet. Wasserstoffperoxid zerfallt in der unge-
sattigten und gesattigten Zone eines Aquifers zu Sauerstoff und Wasser
(Reaktionsgleichung 1), hauptsachlich katalysiert durch Enzyme (Katalase, Peroxi-
dasen) oder anorganische lonen wie Fe?*, wobei die Reaktion der Katalase als die
wichtigste dieser Reaktionen angesehen wird (SPAIN et al., 1989; PARDIECK et al.,
1992; ANID et al., 1993; FIORENZA und WARD, 1997; ZAPPI et al., 2000).

Reaktionsgleichung 1: 2H,0, O Oz+2H0

Wasserstoffperoxid lasst sich aufgrund seiner guten Wassermischbarkeit leicht
dosieren. Nachteilig kann sich allerdings eine zu schnelle Zerfallsreaktion auswirken,
da sich Sauerstoffblasen bilden und diese ausgasen kdnnen.

Fir den dissimilatorischen aeroben Abbau eines Mols Chlorbenzol werden
theoretisch sieben Mol Sauerstoff gebraucht:

Reaktionsgleichung 2:
CeHsCl+12H,O0 O CIr+6C0O,+28e +29H"

70,+28¢e +28 H' 114 H,0
Gesamtgleichung: CgHsCl + 7 O, 06 CO, +2H,O + HCI

Nicht in dieser allgemeinen Gleichung berticksichtigt ist, dass beim produktiven
aeroben Abbau von Chlorbenzol durch die autochthone Bakteriengemeinschaft etwa
30 % des organischen Kohlenstoffs assimiliert und nicht veratmet wird (DERMIETZEL
et al.,1999, WUNSCHE et al., 2000), so dass die tatsachlich benétigte Sauerstoff-
menge geringer ist. Unter dieser Voraussetzung sind fiir den aeroben Abbau von
einem Molekil Chlorbenzol etwa 5 Molekiile Sauerstoff nétig, fir deren Entstehen
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dann mindestens die doppelten Menge Wasserstoffperoxid benétigt wird (siehe
Reaktionsgleichung 1), also wenigstens 10 Molekiile Wasserstoffperoxid pro Molekdl
Chlorbenzol.

Abbau von Schadstoffen unter Sauerstofflimitation — das Konzept der
gemischten Elektronenakzeptoren Nitrat und Sauerstoff

Die Nutzung des Elektronenakzeptors Nitrat sollte insbesondere in Zonen geringer
Sauerstoffkonzentration dazu beitragen, dass weniger Sauerstoff in mikrobio-
logischen Atmungsprozessen verbraucht wird; die simultane Verwertung der
Elektronenakzeptoren Sauerstoff und Nitrat durch Boden- und Grundwasserbakterien
wurde oft beschrieben (z.B. THOMAS et al., 1994; CARTER et al., 1995; BERGWALL und
BENGTSSON, 1999). Auch ist Nitrat eine fur die meisten Bakterien assimilierbare
Stickstoffverbindung. Des weiteren gibt es Hinweise, dass der Abbau von aroma-
tischen Verbindungen (z.B. BTEX-Verbindungen) bei geringen Sauerstoffkonzen-
trationen durch die Zugabe von Nitrat verbessert werden kann (MIKESELL et al., 1993;
KUKOR und OLSEN, 1996; WILSON und BOUWER, 1997; LEAHY und OLSEN, 1997;
WILSON DURANT et al., 1999). Augenscheinlich kommen unter diesen Bedingungen
Organismen zum Zuge, deren Abbaustoffwechsel an geringe Sauerstoffkonzen-
trationen angepasst ist, wie das beispielweise fir den Abbau von 3-Chlorbenzoat
beschrieben wurde (KROONEMANN et al., 1996). Die Anwesenheit von Nitrat hemmt
dariber hinaus die mdgliche mikrobiologische Sulfatreduktion in anoxischen
Reaktorbereichen (LONDRY und SUFLITA, 1999; MYHR et al., 2002; PERCHERON et al.,
1999), was die unerwiinschte Freisetzung von Schwefelwasserstoff verhindert. Das
Bitterfelder Grundwasser enthélt im Reaktorzulauf bis zu 9 mM Sulfat.

Untersuchungen zur funktionellen und strukturellen Diversitit des Reaktor-
Aquifermaterials

Um die ablaufenden mikrobiell katalysierten Prozesse eines in situ-Sanierungs-
verfahren besser einzuschatzen bzw. bewerten zu kénnen, sollte die strukturelle und
funktionelle Diversitat der autochthonen Bakteriengemeinschaften so gut wie méglich
charakterisiert werden. Dies zu tun ist nicht trivial. Mit kultivierungsabhéngigen
Methoden werden in der Regel nur Teile der tatsachlich vorhandenen Bakterien
erfasst (z.B. TORSVIK et al., 1990; WAGNER et al., 1993; WATANABE et al., 2000). Most
Probable Number (MPN)-Verfahren ermdéglichen es allerdings, Hinweise auf
dominante 6kologische Gruppen oder auf die Verteilung und Anzahl von Bakterien zu
bekommen, die bestimmte Schadstoffe metabolisieren. Kultivierungsunabhéngige
Methoden eignen sich daher besser zur Bestandsaufnahme von komplexen
mikrobiellen Gemeinschaften in Umweltproben; diese Methoden beruhen in der
Regel auf dem Nachweis bzw. der Vervielfaltigung von spezifischen RNA- oder DNA-
Sequenzen (DoJKkA et al., 2000; ROLING et al., 2001; THERON und CLOETE, 2000;
WATANABE et al., 2000). Im SAFIRA Projekt B2.1 wurden beide Methoden —
kultivierungsabhangige und kultivierungsunabhéngige - verwendet, um die
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strukturelle und funktionelle mikrobielle Diversitat in Reaktorsedimenten und im ein-
und ausflieBendem Grundwasser zu ermitteln. Mittels (kultivierungsunabhangiger)
16S rDNA-Sequenzanalyse sowie (kultivierungsabhangigen) MPN-Zellzahlbestim-
mungen von 6kophysiologisch relevanten Mikroorgansimengruppen wurde die struk-
turelle mikrobielle Diversitat bestimmt (ALFREIDER et al., 2002; VOGT et al., 2002a).
Die funktionelle Diversitat wurde (kultivierungsabhangig) mittels MPN-Zellzahlbestim-
mungen aerober Chlorbenzol-metabolisierender Bakterien (VOGT et al.,, 2002a;
2004a) und (kultivierungsunabhé&ngig) mittels Reverse Transkriptase-Polymerase
Chain Reaction (RT-PCR) sowie konventioneller PCR bestimmt (ALFREIDER et al.,
2003a, b). Mittels RT-PCR wurde aus Reaktorwdssern und —sedimenten direkt
extrahierte messenger RNA von Schlisselenzymen des aeroben Chlorbenzol-
Abbaus in DNA umgeschrieben, vervielfaltigt und die Sequenzen der entsprechen-
den Gene im weiteren Verlauf ermittelt; dies erlaubte Aussagen Uber die Anzahl der
in situ exprimierten Abbauenzyme und deren phylogenetische Einordung (ALFREIDER
et al., 2003a).

Zur Rolle der Braunkohle

Die Geologie der Bitterfelder Region ist gepragt von Braunkohleflézen, die an der
Basis des quartdren Grundwasserleiters liegen. Braunkohle kann grol3e Mengen an
organischen Schadstoffen aufnehmen und so als Puffer agieren, im Gegenzug aber
auch — im Falle der Sattigung - Schadstoffe abgeben und als Schadstoffquelle
fungieren. Beide Prozesse spielen in Bitterfeld eine Rolle und beeinflussen so die
Schadstoffkonzentrationen im Grundwasserleiter (CHRISTOPH und DERMIETZEL, 2000;
DERMIETZEL und CHRISTOPH, 2001; DERMIETZEL, 2003).

Das als Reaktorfullmaterial verwendete Sediment wurde aus den unteren quartéren
Schichten gewonnen und enthielt eine erhebliche, heterogen verteilte Braun-
kohlefraktion (VOGT et al., 2002a; VOGT und ALFREIDER, 2003). Diese verzogerte den
Transport des Chlorbenzols durch die Reaktorsdule und erschwerte somit den
Nachweis mikrobieller Abbauprozesse im Reaktor. Die im Reaktor gemessenen
Chlorbenzol-Daten stimmten recht gut mit einem Modell des reaktiven Transports fur
braunkohlehaltige Sedimente Uberein, welches an der Universitdt Tubingen ent-
wickelt wurde (MOLINERA GARCIA, 2002; BIRK et al., Manuskript eingereicht, siehe
auch Kapitel 10 dieses Bandes). Mit einer Desorption aus Braunkohle lie3en sich
auch die im Vergleich zum Zulaufgrundwasser fur lange Zeit erhéhten Konzen-
trationen an 1,2-Dichlorbenzol und 1,4-Dichlorbenzol im Ablauf der Reaktoren
erklaren.

5.2 Ergebnisse

Im folgenden werden die im Teilprojekt B2.1 erarbeiteten Ergebnisse in
zusammenfassender Form dargestellt.
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Aufbau des Reaktorsystems

Die zwei Reaktoren (Reaktor 1a und Reaktor 1b) zur mikrobiologischen Dekonta-
mination des Grundwassers stehen im Schacht 5 der SAFIRA-Pilotanlage. Sie sind
aus Edelstahl, jeweils 12 m lang und haben einen Durchmesser von 600 mm (Abb.
5.1). Als Fillung wurde natives quartares Aquifersediment verwendet; der
Braunkohleanteil des Materials betragt bis zu 12,5 Massenprozent im Reaktor 1b und
bis zu 4,4 Massenprozent im Reaktor 1a (VOGT et al., 2002a; VOGT und ALFREIDER,
2003). Vor der Befilllung wurde das Sediment fir sechs Wochen in einem Container
gelagert, Uberschichtet mit Grundwasser aus dem Bereich knapp oberhalb der
Braunkohleschicht des Quartéaren Aquifers und zusatzlich abgedichtet durch eine
Folie aus Polyethylen. Die Flufirate des zulaufenden Grundwassers betrug 4,7 I/h;
daraus ergab sich eine Verweilzeit des Wassers von etwa 10 Tagen in den
Reaktoren, wie anhand eines Leitfahigkeitstracertests ermittelt wurde (VOGT und
ALFREIDER, 2003). Zu dosierende Substanzen (konzentrierte Wasserstoffperoxid-
und/oder Natriumnitratidsung) wurden in Edelstahltanks gelagert (Fullvolumen: 60 I)
und in das einflieRende Grundwasser mittels einer Schlauchpumpe (Rate: 0,043 I/h)
und Zuleitungen aus Edelstahl eingebracht.

Das Grundwasser wurde aus dem Horizontalbrunnen 5 des Testgelandes aus etwa
19,5 m Tiefe in den Reaktor 1b gepumpt. Es ist reich an Sulfat (7 bis 9 mM) und
Chlorid (bis zu 13 mM), enthélt die mikrobiellen N&hrstoffe Ammonium (300 bis
400 pM) und Phosphat (80 bis 120 pM), aber kein Nitrat sowie kaum Sauerstoff
(weniger als 1 pM). Bis in die zweite Hélfte des Jahres 2001 war Schwefel-
wasserstoff nicht nachweisbar, anschliellend bis Projektende unregelméaflig in
geringen Konzentrationen (0 5 pM). Die durchschnittliche Temperatur betrug 14°C,
der pH-Wert schwankte zwischen 6,6 bis 6,8 (VOGT et al., 2002a). Hauptschadstoff
des Grundwassers ist Chlorbenzol. In den ersten 565 Versuchstagen schwankten die
Chlorbenzol-Konzentrationen zwischen 200 und 300 uM. Zwischen Versuchstag 565
und 610 fielen die Konzentrationen ab auf Werte um 120 yM Chlorbenzol, um dann
ab Versuchstag 650 wieder leicht anzusteigen, ohne das vorherige Niveau zu
erreichen. Neben Chlorbenzol enthalt das Grundwasser des Horizontalbrunnens 5
noch 1,2-Dichlorbenzol, 1,4-Dichlorbenzol und Benzol in geringen Konzentrationen (U
3 uM) (VoaGT et al.,, 2002a). Generell enthadlt das Grundwasser des Horizontal-
brunnens 5 mehr Chlorbenzol als die Grundwasser der Horizontalbrunnen 1 bis 4 der
Pilotanlage.
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Dosierung von NO3™ und H,O, mittels
ey konzentrierter Stammldésungen
[TYTTTTT
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i - chemische Analysen)

Reaktor 1b
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Reaktor 1a

Zulauf: Grundwasser aus
Horizontalbrunnen 5

Abbildung 5.1: Schema der Anordnung der Reaktoren 1a und 1b im Schacht 5 der SAFIRA-
Pilotanlage in Bitterfeld.
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Einspiilphase

Im Oktober 1999 wurde der Versuchsbetrieb mit der kontinuierlichen Zuflihrung des
Grundwassers aufgenommen. Voraussetzung fiir die Gewinnung auswertbarer
Daten war das Vorliegen eines stabilen Prozesszustandes in beiden Reaktoren; als
steady state-Kriterium wurde das Erreichen eines gleichbleibenden Chlorbenzol-
Gehaltes im Grundwasserabstrom beider Reaktoren festgelegt. Aufgrund des hohen
Braunkohleanteils des Reaktormaterials stellte sich dieser Zustand in beiden
Reaktoren erst nach ca. 230 Tagen Einspulzeit ein (VOGT et al., 2002a). Als Uber-
raschender Effekt wurden in den Reaktorabldufen 1,4- und 1,2- Dichlorbenzol-
Konzentrationen gemessen, die die Zulauf-Konzentrationen um das bis zu 6fache
Uberstiegen. Vermutlich desorbierten beide Dichlorbenzole aus der im Aquifer-
material befindlichen Braunkohle. Die Zu- und Ablauf-Konzentrationen der Dichlor-
benzole glichen sich unabhéngig von den einzelnen Versuchsphasen in den
Reaktoren im weiteren Versuchsverlauf an. In der ersten Phase der Durchspillung
wurden auflerdem im Ablauf im Vergleich zum Zulauf erhéhte Sulfatkonzentrationen
und starke Eisenausfallungen (Fe-Hydroxide) beobachtet (VOGT et al., 2002a).

Mikrobielle Diversitit in Reaktorsedimenten und im Grundwasser

Nach Erreichen des steady state-Zustandes wurde die mikrobielle Diversitat in
Reaktorsedimenten aus unterschiedlichen Reaktorbereichen und im einflieRenden
Grundwassers mittels kultivierungsunabhangiger 16S rDNA-Sequenzanalyse und
mittels kultivierungsabhangiger Most Probable Number (MPN) -Technik bestimmt.
Eine Gesamtmenge von 87 bakteriellen 16S rDNA-Genen wurde sequenziert und
phylogenetisch analysiert (Alfreider et al., 2002). Im einflielenden Grundwasser des
Horizontalbrunnens 5 wurden zahlreicher Mitglieder der Klasse der Proteobakterien,
einige sporulierende und nicht-sporulierende Sulfatreduzierer sowie einige Bakterien
nachgewiesen, die keiner der bisher bekannten bakteriellen Phyla zugeordnet
werden konnten. Die meisten Bakterien, die in den Sedimentproben nachgewiesen
wurden, gehéren der Klasse der R-Proteobakterien an; es dominierten nahe
Verwandte des ubiquitdr vorhandenen Bakteriums Alcaligenes faecalis und
Verwandte von Gram-positiven Bakterien mit niedrigem G+C —Gehalt. In oberen
Reaktorbereichen wurden gehauft Bakterien nachgewiesen, die mit Acidithiobacillus
ferrooxidans (0-Unterklasse der Proteobakterien) verwandt sind. In den Auslaufen
beider Reaktoren wurden ebenfalls Bakterien gefunden, die taxonomisch in
verschiedene Untergruppen der Proteobakterien und der Gram-positiven Bakterien
mit niedrigem G+C -Gehalt eingeordnet werden koénnen; die meisten dieser
Sequenzen waren aber phylogenetisch deutlich von den aus den Reaktorsedimenten
gewonnenen Sequenzen abgegrenzt. Mittels MPN-Verfahren wurde nachgewiesen,
dass die Sedimente stark mit denitrifizierenden, eisenreduzierenden und aeroben
Bakterien besiedelt waren, weniger mit sulfatreduzierenden. In allen Sedimentproben
wie auch im Grundwasser wurden ferner aerobe Chlorbenzol-metabolisierende
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Bakterien gefunden (VOGT et al., 2002a). Aus den héchsten bewachsenen Verdiin-
nungsstufen der MPN-Reihen wurden zahlreiche Chlorbenzol-metabolisierende
Reinkulturen isoliert und phylogenetisch eingeordnet, am haufigsten wurden Stamme
der Gattungen Pseudomonas und Rhodococcus gefunden (VOGT et al.,, 2004a).
Dariber hinaus wurden im Reaktorsediment zahlreiche unterschiedliche DNA-
Sequenzen nachgewiesen und phylogenetisch charakterisiert, die fir eine Unter-
einheit der RuBisCO codieren (siehe 1.5; ALFREIDER et al., 2003b).

Aus den Ergebnissen lassen sich folgende Schlussfolgerungen ziehen:

- Im Aquifer siedeln taxonomisch unterschiedliche Bakterien, die in der Lage
sind, Chlorbenzol mit Hilfe von Sauerstoff vollstdndig abzubauen. Auf
Bioaugmentation (Einbringen von im Labor gezichteten Chlorbenzol-
abbauenden Bakterien in den Aquifer) kann daher verzichtet werden.

- Im Aquifer siedeln neben Chlorbenzol-Abbauern zahlreiche dkophysiologisch
unterschiedliche Bakteriengemeinschaften. Es kénnen deshalb neben dem
eigentlichen Schadstoffabbau auch immer noch andere, den Schadstoffabbau
eventuell positiv oder negativ beeinflussende biochemische Reaktionen
ablaufen. Dies sollte beachtet werden.

- Obwohl das Grundwasser anoxisch ist und sehr viel Sulfat enthalt, spielt
mikrobiell katalysierte Sulfatreduktion zu Schwefelwasserstoff kaum eine Rolle
im natUrlichen Aquifermaterial. Diese Situation bevorteilt aerobe
Sanierungsstrategien (denn Schwefelwasserstoff wiirde Sauerstoff zehren).

- Die Bakteriengemeinschaften im Grundwasser und auf den besiedelten
Reaktorsedimenten unterscheiden sich phylogenetisch; dies weist darauf hin,
dass das Aquifersediment spezifisch besiedelt wird und sich in situ Biofilme
bilden.

Reaktorbetrieb unter anoxischen denitrifizierenden Bedingungen

Nach 286 Versuchstagen wurde begonnen, in beide Versuchsreaktoren Nitrat
(1 mM) einzubringen. In den folgenden 77 Tagen wurde in beiden Reaktoren
Chlorbenzol nicht abgebaut. In der letzten Versuchsphase verschwand allerdings
mehr als 95% des zugesetzten Nitrats; Nitrit wurde im Ablauf nicht detektiert. Reaktor
1a wurde in einer spateren Versuchsphase uUber 500 Tage unter anoxischen
denitrifizierenden Bedingungen betrieben, ohne dass der Chlorbenzol-Gehalt
wahrend des Reaktordurchlaufs signifikant abnahm. Parallel zum Reaktorbetrieb
wurden Anreicherungen mit Sedimenten aus Reaktor 1a und Grundwasser aus
Horizontalbrunnen 5 unter nitratreduzierenden, sulfatreduzierenden sowie chlorat-
reduzierenden Bedingungen angesetzt. In keinem dieser Ansétze wurde ein ein-
deutiger, reproduzierbarer Abbau von Chlorbenzol beobachtet (VOGT und ALFREIDER,
2003).
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Betrieb des Reaktors 1b

Ab Versuchstag 363 wurde schwerpunkhaft der Abbau von Chlorbenzol unter
gemischten Elektronenakzeptorbedingungen (Nitrat und Sauerstoff) untersucht; als
Versuchsreaktor diente hierfir Reaktor 1b. Als Sauerstofftrager wurde Wasser-
stoffperoxid verwendet. Aufgrund des fast vollstdndigen Verbrauchs von Nitrat in der
vorherigen Versuchsphase (Versuchstage 286-363) wurde die Nitrat-Konzentration
von 1 mM auf 2 mM erhéht. Ungefahr 130 Tage nach Beginn der Dosierung
begannen die Chlorbenzol-Konzentrationen im Ablauf des Reaktors 1b kontinuierlich
zu sinken. AnschlieRend wurde nachgewiesen, dass (l) in Wasserproben aus dem
untersten Reaktorbereich (0,1 m Reaktorhdhe) zugesetztes Wasserstoffperoxid
(2,94 mM) innerhalb kurzer Zeit (I 15 Minuten) vollstdndig zu Sauerstoff (und
Wasser) zerfiel, dass (ll) die Anzahl Chlorbenzol-metabolisierender Bakterien in
Wasserproben aus dem untersten Reaktorbereich signifikant zunahm, und dass (lll)
Chlorbenzol im untersten Reaktorbereich nicht mehr nachweisbar war (VOGT et al.,
2002b, 2004a). Die Ergebnisse lieBen den Schluss zu, dass sich infolge der
Dosierung von Wasserstoffperoxid und Nitrat im unteren Reaktorbereich eine
reaktive Zone ausgebildet hatte, in der die gesamte zufliellende Menge Chlorbenzol
mikrobiologisch metabolisiert wurde. Die Chlorbenzol-Konzentrationen stiegen
innerhalb des Reaktors an, was mit der Desorption von Chlorbenzol aus Braunkohle
erklért werden kann (MOLINERO GARCIA, 2002; BIRK et al., Manuskript eingereicht).
Am Versuchstag 719 wurde die Dosierung des Reaktors 1b auf 0,88 mM
Wasserstoffperoxid und 2 mM Nitrat umgestellt (Abb. 5.2). Fir den aeroben
Chlorbenzol-Abbau standen somit maximal nur noch 0,44 mM Sauerstoff zur
Verfugung. Nach der Umstellung stiegen die Chlorbenzol-Konzentrationen im
Reaktorwasser des unteren Reaktorbereichs (0,35 m) an von 0,6 yM auf maximal
82,1 uM (Versuchstag 784, 65 Tage nach der Umstellung; Abb. 5.2); die reduzierte
Menge Sauerstoff reichte also anfangs fir einen vollstdindigen Abbau des
Chlorbenzol nicht aus. Etwa 100 Tage nach der Umstellung auf Dosierung von 0,88
mM Wasserstoffperoxid fielen die Chlorbenzol-Konzentrationen im unteren
Reaktorbereich (0,35 m) wieder ab, kurze Zeit spater auch im Reaktorbereich 0,8 m.
Am Versuchstag 924 war bis 0,8 m Reaktorhdhe kein Chlorbenzol mehr
nachweisbar. Die Chlorbenzol-Konzentrationen der Wasserproben aus hdheren
Reaktorbereichen (0,8 m — 2,5 m — 5,5 m) verliefen &hnlich wie die Konzentrationen
des unteren Reaktorbereichs, allerdings verzdgert; die Konzentrationen stiegen an
auf Werte bis maximal 92,7 uM, verweilten eine gewisse Zeit auf diesem Niveau und
sanken anschlieRend wieder. Die Chlorbenzol-Konzentrationen des Reaktorablaufs
blieben hingegen wéhrend der gesamten Versuchphase auf einem Niveau zwischen
32,2 pyM und 51,8 pM. Bezogen auf die gesamte L&nge des Reaktors
(Ablaufkonzentrationen geteilt durch Zulaufkonzentrationen) belief sich der
Chlorbenzol-Abbau in der Versuchsphase mit Dosierung von 0,88 M mM
Wasserstoffperoxid und 2 mM Nitrat somit auf 60 bis 78 %. Im unteren Reaktor-
bereich (bis 0,8 m Reaktorhéhe) ergaben sich jedoch am Versuchstag 924
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Abbauwerte von 100 %. Der niedrige Sauerstoffbedarf des in situ-Abbaus weist
darauf hin, dass der aus der Disproportionierung von Wasserstoffperoxid ins System
strémende Sauerstoff nach etwa 870 Versuchstagen nahezu vollstdndig in den
Abbau von Chlorbenzol einging. Vergleicht man die eingeflossenen Chlorbenzol-
Mengen, die zwischen 112 und 157 upM betrugen, mit der zur Verfliigung
gestandenen Menge Sauerstoff (maximal 440 pM), ergibt sich ein maximales
molares Verhéltnis Sauerstoff zu Chlorbenzol von 2,8-3,9 zu 1. Dies reichte fir eine
Metabolisierung des Chlorbenzol gerade aus, wenn angenommen wird, dass
Chlorbenzol Uber die bisher bekannten aeroben Abbauwege verstoffwechselt wird.
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Abbildung 5.2: Zeitabhéngige Chlorbenzol-Konzentrationen in verschiedenen Héhen des Reaktors
1b, Versuchszeitraum 714-1317 Operationstage. Pfeile zeigen jeweils den Beginn eines
neuen Dosierungsregimes an. 01 (Tag 719): 0,88 mM H,0,, 2 mM NOj’; 02 (Tag 930):
0,44 mM H,0,, 2 mM NOg’; 03 (Tag 1061): 0,88 mM H,0,; 2 mM NOg3’; 04 (Tag 1165):
2,92 mM H,0;; 2 mM NOj’; 05 (Tag 1221): 0,88 mM H,O,. 2 mM NO;'.0 Horizontalbrunnen 5

(Zulauf); O ‘Z’ (kurz vor dem Reaktoreintritt); 0 0.35 m; 0 0.8 m; (J 2.5 m; O 5.5 m; O Ablauf
(veréndert nach VOGT et al., 2004a)

3-Chlorbrenzcatechin wurde Uber den gesamten Versuchszeitraum in Kkeiner
Wasserprobe der Reaktorhéhen 0,1 m — 0,35 m - 0,8 m — 2,5 m — 5,5 m nachge-
wiesen. Auch eine Braunfarbung des Reaktorwassers, verursacht durch autoxidiertes
3-Chlorbrenzcatechin (FARRELL und QUILTY, 1999), wurde nicht beobachtet. In
Laborversuchen mit Chlorbenzol-metabolisierenden autochthonen Isolaten war zuvor
festgestellt worden, dass die Organismen im Zuge des Chlorbenzol-Abbaus 3-
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Chlorbrenzcatechin im Medium akkumulierten, wenn die Sauerstoffkonzentration
unter einen Schwellenwert, der bei etwa 37,5 uM lag, fiel (VOGT et al., 2004b). Das
Fehlen von 3-Chlorbrenzcatechin ist somit ein Hinweis, dass der in situ Abbau von
Chlorbenzol keiner Sauerstofflimitation unterlag und Uber die Stufe des ,Engpasses
3-Chlorbrenzcatechin hinauslief. Nicht ausgeschlossen werden kann allerdings, dass
das reaktive 3-Chlorbrenzcatechin sehr schnell mit Bestandteilen des Aquifer-
materials oder mit in der unteren Reaktorzone gebildeten Nitrit (VOGT et al., 2004b)
chemisch reagierte und deshalb nicht nachgewiesen werden konnte.

Welche metabolischen Abbauwege die Chlorbenzol-metabolisierenden Bakterien in
situ verwendeten, wurde in der Phase zwischen Versuchstag 733 und 895 mit einem
molekularbiologischem Ansatz untersucht (RT-PCR; ALFREIDER et al., 2003a). Trans-
kripte fir die Schlisselenzyme der beiden bekannten Chlorbenzol-Abbauwege,
Chlorbrenzcatechin-1,2-Dioxygenase und Chlorbrenzcatechin-2,3-Dioxygenase, wur-
den in Grundwasserproben kurz vor dem Reaktoreingang und in Reaktor-
sedimentproben aus dem unteren Reaktorbereich nachgewiesen. Transkripte fir die
Chlorbrenzcatechin-1,2-Dioxygenase wurden auch in Reaktorsedimenten aus
héherliegenden Reaktorbereichen gefunden (ALFREIDER et al., 2003a). Die Chlor-
brenzcatechin-1,2-Dioxygenase-Sequenzen lielen sich in zwei separate Cluster
einteilen, wahrend die Chlorbrenzcatechin-2,3-Dioxygenase-Sequenzen alle sehr
stark der Sequenz einer Chlorbrenzcatechin-2,3-Dioxygenase aus Pseudomonas
putida GJ31 &hnelten, einem Stamm, der Chlorbenzol Uber den meta-Weg meta-
bolisiert (MARS et al., 1997). Die Ergebnisse der RT-PCR-Untersuchungen zeigen,
dass die Chlorbenzol-abbauende Bakteriengemeinschaft des Reaktors divers
zusammengesetzt war und diese vermutlich zwei unterschiedliche Abbauwege
(modifizierter ortho- und meta-Weg) in situ zur Metabolisierung des Chlorbenzols
einsetzte.

Am Versuchstag 924 wurde die Wasserstoffperoxid-Konzentration nochmals um die
Halfte reduziert, so dass theoretisch weniger als 2 Molekile Sauerstoff pro Molekdl
einflie®Bendem Chlorbenzols verfigbar waren. Die Chlorbenzol-Konzentrationen
stiegen daraufhin in den untersten Reaktorzonen sofort an, bis sie das Niveau der
einflieRenden Chlorbenzol-Konzentrationen erreicht hatten (Abb. 5.2): Der Abbau
des Chlorbenzols war unter den eingestellten Bedingungen voéllig zusammen
gebrochen. Anschliefend wurde die Wasserstoffperoxid-Konzentration wieder auf
880 uM erhdht. Die Chlorbenzol-Konzentrationen sanken anschliellend im unteren
Reaktorbereich, stiegen aber spater wieder leicht an; der vorher unter diesen
Bedingungen beobachtete vollstdndige Abbau von Chlorbenzol stellte sich jetzt nicht
mehr ein. Die Ursache war Sauerstofflimitation, wie der sofortige Abfall der
Chlorbenzol-Konzentrationen im unteren Reaktorbereich nach erhdhter Zugabe an
Wasserstoffperoxid belegte (Abb. 5.2).

Nach dem Zusammenbruch des Chlorbenzol-Abbaus infolge zu geringer Dosierung
von Wasserstoffperoxid (Sauerstoffmangel!) hatte sich also in den anschlieRenden
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Versuchsphasen der Sauerstoffoedarf des Chlorbenzol-Abbaus erhéht; eventuell
wurde die Chlorbenzol-abbauende Kultur durch den Sauerstoffmangel geschadigt.
Langere Phasen der Sauerstoffunterversorgung sollten in aeroben in situ-
Sanierungsverfahren am Standort Bitterfeld daher vermieden werden.

Betrieb des Reaktors 1a

Reaktor 1a diente fir die Untersuchungen unter gemischten Elektronen-
akzeptorbedingungen als Kontrollreaktor. Folgende Dosierungsregimes wurden fir
Reaktor 1a eingestellt:

Operationstag 363-445: + 2,94 mM H,0,
Operationstag 445-948 + 2 mM NOj3

Die Ergebnisse dieser Versuchsphasen sind in Abbildung 5.3 dargestellt. Die Zugabe
von Wasserstoffperoxid flhrte zuerst nicht zu einer signifikanten Abnahme der
Chlorbenzol-Konzentrationen im Reaktorablauf. Die Nitrat-Konzentrationen im Ablauf
sanken erwartungsgemafl auf Restkonzentrationen von 0 50 uM Nitrat. Nach 445
Operationstagen wurde Reaktor 1a wieder auf eine anoxische Betriebsweise mit
Nitrat (2 mM) als Elektronenakzeptor umgestellt und diente ab hier fiir die restliche
Projektlaufzeit als anoxischer Kontrollreaktor. Die Chlorbenzol-Konzentrationen im
Ablauf begannen in der Folge auf ein Minimum von 54% der Eingangskonzentration
zu fallen (nach 493 Operationstagen), stiegen aber anschlieRend langsam wieder an.
Die Abnahme der Chlorbenzol-Konzentrationen beruhte vermutlich auf einem
aeroben Abbau des Chlorbenzols im unteren Reaktorbereich wahrend der Phase der
Wasserstoffperoxid-Dosierung, der zeitlich stark verzdgert im Ablauf sichtbar wurde,
bedingt durch Sorption des Chlorbenzols an der im Reaktormaterial vorhandenen
Braunkohle. In den folgenden mehr als 500 Tagen wurde Chlorbenzol nicht
signifikant abgebaut (Abb. 5.3). Nitrat verschwand anfénglich zu Uber 95% innerhalb
des Reaktors. Ab Versuchstag 770 begannen die Nitrat-Konzentrationen im Ablauf
des Reaktors zu steigen und erreichten am Operationstag 948 ein Maximum von
0,51 mM Nitrat (25,5% der dosierten Menge); die Nitratreduktionskapazitat von
Reaktor 1a war somit geringer als die von Reaktor 1b (siehe 5.3). Anschliel3end
wurde der Versuch in Reaktor 1a beendet.
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Abbildung 5.3: Chlorbenzol (CB)- und Nitrat-Konzentrationen im Ablauf des Reaktors 1a, gesamter
Versuchszeitraum (0-969 Tage). Die unterschiedlichen Dosierungsregimes sind angezeigt.

Zur Rolle des Nitrats

Nicht eindeutig beantwortet werden konnte im Projektverlauf die Frage, ob die
Zugabe von Nitrat den in situ-Abbau von Chlorbenzol signifikant férderte, da nur zwei
Reaktoren zur Verfigung standen und der zweite Reaktor Uber weite Strecken der
zweiten Projekthélfte als Nitrat-dosierter anaerober Kontrollreaktor benétigt wurde
(Abb. 5.3). Der im Projektverlauf beobachtete extrem niedrige Sauerstoffbedarf des
Chlorbenzol-Abbaus bei Dosierung von Wasserstoffperoxid und Nitrat ware theo-
retisch auch ohne Nitratdosierung mdglich; hier sind weitere Untersuchungen nétig.
Bei einigen aus Grundwasser und Aquifersediment isolierten Chlorbenzol-meta-
bolisierenden Bakterien stimulierte die Zugabe von Nitrat den aeroben Abbau von
Chlorbenzol unter sauerstofflimitierenden Bedingungen nicht (VOGT et al., 2004b).
Wahrend des gesamten Projektverlaufs wurde allerdings ein kontinuierlicher, von
Wasserstoffperoxiddosierung und Chlorbenzol-Abbau unabhé&ngiger Nitratverbrauch
in beiden Versuchsreaktoren festgestellt (VOGT et al. 2002b, 2004a). Da abiotische
Reaktionen des sehr gut wasserléslichen, reaktionstrédgen Nitrat-lons auszuschliel3en
sind, kommt als nitratverbrauchende Reaktion nur ein mikrobiologischer Prozess in
Frage; vermutlich wird das meiste Nitrat dissimilatorisch reduziert. Korrespondierend
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wurden in verschiedenen Reaktorbereichen geringe Mengen Nitrit (Intermediat der
Nitratreduktion) nachgewiesen, auch waren in der Phase des Einspllens alle
daraufhin untersuchten Reaktorsedimente z.T. zahlreich mit lebenden nitratredu-
zierenden Bakterien besiedelt (VOGT et al., 2002a). Im Laufe des Versuchs anstei-
gende Nitrat-Konzentrationen in den verschiedenen Reaktorhéhen und erste
Durchbriiche des Nitrats in den Ablaufen beider Reaktoren nach mehr als 850
Versuchstagen weisen darauf hin, dass sich die Menge des (unbekannten)
Elektronendonors der Nitratreduktion langsam erschépfte (Abb. 5.3, Reaktor 1a). Als
mdgliche Elektronendonoren der Nitratreduktion fungieren vermutlich Bestandteile
des Aquifersediments und nicht des Grundwassers, da der Gesamtkohlenstoff (Total
organic carbon, TOC) des letzteren zum gréldten Teil aus Chlorbenzol besteht
(WUNSCHE et al., 2000), dieses aber nicht anoxisch umgesetzt wurde. Eventuell spielt
die Oxidation von Fe(ll) eine Rolle: Das Aquifersediment enthalt bis zu 0,65 Massen-
prozent Gesamteisen (VOGT et al., 2002a), und eisenoxidierende nitratreduzierende
Bakterien sind ubiquitar verbreitet (STRAUB und BUCHHOLZ-CLEVEN, 1998), auch in
Aquiferen (EMERSON und MOYER, 1997). Eine zweite mdgliche Elektronenquelle fir
die Nitratreduktion ist die in den Reaktorsedimenten in grolRer Menge vorkommende
Braunkohle. Uber den anoxischen biologischen Abbau von Braunkohle liegen kaum
Literaturdaten vor (FAKOUSsA und HOFRICHTER, 1999). Braunkohle enthalt allerdings
generell Pyrit in gréReren Mengen, welches von autochthonen Grundwasser-
bakterien mit Nitrat als Elektronenakzeptor oxidiert werden kénnte (KOLLE et al.,
1983; POSTMA et al., 1991; PAUWELS et al., 1998). Im Rahmen des TP B2.1 wurden
einige Experimente zur Eisenoxidation mit Nitrat als Elektronenakzeptor
durchgefiihrt. In Mikrokosmenexperimenten mit Grundwasser aus Horizontalbrunnen
5 stimulierte Fe(ll) die Reduktion von Nitrat, insbesondere in Ansatzen mit Acetat
(VOoGT und ALFREIDER, 2003). Es ist aus der Literatur bekannt, dass viele
eisenoxidierende Nitratreduzierer auf Acetat als Kohlenstoff und/oder Energiequelle
angewiesen sind (BENZz et al., 1998). Ziel der weiteren Untersuchungen war, aus dem
Zulaufgrundwasser oder aus Reaktorwasser Anreicherungen zu etablieren, die stabil
Fe(ll) mit Nitrat ohne Zusatz von Acetat oxidieren, also chemolitoautotroph leben
kénnen. Solche stabilen Anreicherungen liel3en sich jedoch nicht gewinnen.

5.3 SchluBfolgerungen

Im Teilprojekt B2.1 konnte gezeigt werden, dass Chlorbenzol unter in situ-nahen
Bedingungen vollstandig abgebaut wird, wenn geringe Mengen Wasserstoffperoxid
und Nitrat in das Aquifermaterial appliziert werden; andere Hilfsstoffe als die
genannten sind fir den Abbau nicht notwendig. Es ist in weiteren Untersuchungen zu
klaren, ob der Abbau des Chlorbenzols mit &hnlich geringen Mengen Sauerstoff
auskommt, wenn auf die Dosierung von Nitrat verzichtet wird. Wasserstoffperoxid
eignete sich sehr gut als sauerstofflieferndes Agens. Den Abbau bewaltigten
Chlorbenzol-metabolisierende autochthone Grundwasserbakterien, die in hoher
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Diversitdt am Standort vorkommen und die in situ vermutlich zwei unterschiedliche
aerobe Abbauwege verwenden. Zukiinftige mikrobiologische Untersuchungen sollten
zum Ziel haben, an niedrige Sauerstoffkonzentrationen angepasste autochthone
Chlorbenzol-metabolisierende Bakterien anzureichern und zu charakterisieren.
Wahrend des Reaktorversuchs reduzierten autochthone denitrifizierende Bakterien
Uberschiissiges Nitrat mit im Aquifersediment bzw. Grundwasser vorhandenen
Elektronendonoren, so dass sich Nitrat im Falle einer Sanierung nicht im
Grundwasser anreichern sollte. Die riickstandsfreie in situ-Sanierung Chlorbenzol-
haltiger Bitterfelder Aquifere sollte mit diesem Verfahren also prinzipiell méglich sein.
Da in der Bitterfelder Region in Braunkohleflézen enorme Mengen Chlorbenzol (und
andere organische bzw. chlororganische Verbindungen) in situ festgelegt sind,
werden fir eine auf der Injektion von Wasserstoffperoxid und Nitrat basierende
Sanierungstechnologien allerdings enorme Mengen Wasserstoffperoxid und Nitrat
bendtigt.

Die im Projekt erarbeiteten Ergebnisse sind auch hilfreich fur die Beurteilung der
mikrobiologischen Prozesse einer passiven Sanierungstechnik, deren Erprobung fur
den Bitterfelder Raum angedacht wird: den Angelegten Auenlandschaften
(Contructed Wetlands). In diesen soll Chlorbenzol-haltiges Grundwasser zu Tage
treten und in situ von autochthonen Chlorbenzol-metabolisierenden Bakterien abge-
baut werden. Ein Vorteil dieser Sanierungstechnik ist, dass Sauerstoff unbegrenzt
zur Verfugung stinde; limitierender Schritt des mikrobiologischen Abbaus von
Chlorbenzol (und anderen aerob abbaubaren Schadstoffen) in solchen Landschaften
sollte allein die Geschwindigkeit des Ubergang des Sauerstoff aus der atmos-
phérischen in die wassrige Phase sein. Eine solche Sanierungsvariante wird derzeit
auf dem Geléande der Pilotanlage Bitterfeld im kleinen Malistab getestet.
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6 Pd-katalysierte Hydrodechlorierung von CKW in Grundwasser-
und Gasphase

F.-D. KorINKE", R. KOHLERY, K. MAckeNziE", D. FRITscH?, J. BATTKE"

1)UFZ-Umweltforschungszentrum Leipzig-Halle GmbH, Department Umwelttechnologie,
Permoserstralle 15, 04318 Leipzig, e-mail: frank-dieter.kopinke@uiz.de

2 GKSS-Forschungszentrum Geesthacht GmbH, Max-Planck-Stral3e 1, 21502 Geesthacht

Das Teilprojekt B 3.1 (FKz.: 02WT9940/9) des Projektverbunds SAFIRA ("Reduktive
Dechlorierung von Chloraromaten mit elektrochemischen Methoden und Membran-
gestitzten Katalysatoren zur in-situ-Behandlung von kontaminierten Grundwéssern")
hatte die Entwicklung und experimentelle Prufung eines weitgehend passiven, in-
situ-tauglichen Verfahrens zur abiotischen Dechlorierung von Chlorkohlenwasser-
stoffen (CKW) im Aquifer, das insbesondere auf chlorierte aromatische Ver-
bindungen anwendbar ist, zum Ziel.

Der Schwerpunkt des zu entwickelnden Verfahrens lag dabei auf dem reduktiven
Abbau von chlorierten Verbindungen im Grundwasserleiter. Die in diesem Zusam-
menhang durchgeflihrten experimentellen Untersuchungen fanden im Hinblick auf
eine ,Modellsanierung“ des Grundwassers der Bitterfelder Industrieregion statt und
wurden im Labor mit CKW-haltigem destillierten Wasser und realem Grundwasser
sowie im Feld sowohl direkt im Grundwasserleiter als auch Uberirdisch mit realem
Grundwasser durchgefihrt. Detaillierte Erlauterungen aller im Rahmen des Projektes
erzielten Ergebnisse und deren umfassende Diskussion enthdlt KOPINKE et al.
(2003 a).

Die Suche nach geeigneten Ansétzen zur in-situ-Dechlorierung von CKW begann mit
Experimenten, bei denen die Dechlorierung durch einen direkten Elektronentransfer
von z. B. einer Eisen- oder Elektrodenoberflache zum CKW-Molekil stattfindet. Wir
konnten zeigen, dass die Dechlorierung einer Vielzahl aliphatischer CKW diesem
Reaktionsmechanismus folgt. Fir die Dechlorierung aromatischer CKW, wie z. B.
Chlorbenzol (MCB), ist der direkte Elektronentransfer aber kinetisch gehemmt und
findet praktisch nicht statt.

Die Dechlorierung von MCB mit Wasserstoff als Reduktionsmittel gelang als
Hydrodechlorierung mit Hilfe verschiedener Edelmetallkatalysatoren im Labor-
malfstab. Dabei wurde das Reduktionsmittel Wasserstoff durch Eisenkorrosion, aus
einer externen Quelle oder in-situ elektrochemisch durch Wasserelektrolyse bereit-
gestellt. Die Simulation realer Bitterfelder Grundwasserbedingungen in Bezug auf im
Grundwasser enthaltene Schwefelverbindungen zeigte erwartungsgemal, dass
bereits geringe Mengen an Schwefelverbindungen, wie z. B. Sulfit oder Sulfid, zur
irreversiblen Desaktivierung der eingesetzten Palladiumkatalysatoren fiihren.
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6.1 Mobile Testeinheit

Vor dem Start unserer Arbeiten in der Tiefbrunnenpilotanlage Bitterfeld wurde ein
elektrochemisch-katalytischer Reaktor (s. Abb. 6.1) zur reduktiven Dechlorierung von
CKW im Langzeitversuch Uber einen Zeitraum von mehr als einem Jahr mit einem
Gesamtdurchsatz von ca. 17 m®* kontaminiertem Grundwasser in einer ,Mobilen
Testeinheit* am Modellstandort in Bitterfeld betrieben (KOHLER 1999).

Abbildung 6.1: ,Mobile Testeinheit* und elektrochemisch-katalytischer Reaktor

Als Katalysator setzten wir palladisierte Aktivkohle ein. Die Bereitstellung des Reduk-
tionsmittels Hy erfolgte durch in-situ-Wasserelektrolyse. Der Reaktor ist eine Elektro-
lysezelle, wobei Anoden- und Katodenraum durch ein Diaphragma getrennt waren.
Als Katode diente ein Elektrographitbett. Der Katalysator befand sich im
Abstrombereich der Katode (s. Abb. 6.2).
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Abbildung 6.2: Elektrochemisch-katalytischer Reaktor




112 Kapitel 6

Das Grundwasser durchfloss Anoden- und Katodenraum nacheinander, so dass an
der Anode entstandene unerwiinschte Oxidationsprodukte an der Katode bzw. am
Katalysator wieder reduziert werden konnten. Mit zunehmender Betriebsdauer wurde
die Hydrodechlorierung der CKW durch vermutlich aerobe mikrobiologische Abbau-
prozesse im Reaktor Uberlagert bzw. verdréangt. Unsere Hoffnung, die Etablierung
von Mikroorganismen im Reaktor durch an der Anode entstehendes Chlor zu verhin-
dern, wurde nicht erfullt.

Das Zusammenspiel von Adsorption, katalytischer Reduktion und mikrobiologischem
Schadstoffabbau flhrte aber (ber einen Zeitraum von ca. 120d zu einer
Eliminierungsrate fir MCB von > 98% (comcs U 30 mg/l).

Nach einer Betriebsphase des Reaktors, in der auf Grund einer Betriebsstérung kein
Grundwasser durch den Reaktor floss, aber weiterhin Elektrolyse stattfand - d. h. H»
stand zur Verfugung, der Katolyt enthielt aber keinen O, - fiel die MCB-Elimi-
nierungsleistung des Reaktors stark ab. Direkt vor diesem Leistungsabfall kam es im
Reaktor zu einem starken Abfall der Sulfatkonzentration im Grundwasser wahrend
dessen Reaktorpassage (von 800 mg/l am Eingang auf 220 mg/l am Reaktor-
ausgang). Der bei der Sulfatreduktion gebildete Schwefelwasserstoff ist ein sehr
starkes Katalysatorgift und desaktivierte den Pd-Katalysator.

Diese und weitere Feldversuche, bei denen bei veranderter Reaktorkonfiguration ein
kommerzieller Pd/Al,Os-Katalysator eingesetzt wurde, zeigten eindrucksvoll, dass
dem Schutz des Katalysators vor Vergiftungen bei dessen Einsatz unter
Grundwasserbedingungen unser besonderes Interesse gelten musste.

6.1 Membran-gestilitzte Pd-Katalysatoren

Um die schnelle Vergiftung von Edelmetallkatalysatoren unter Grundwasserbedin-
gungen zu verhindern, entwickelten wir Konzepte zum Schutz der Katalysatoren,
also zur Realisierung hoher Katalysatorstandzeiten. Gemeinsam mit einer For-
schungsgruppe der GKSS Geesthacht (Fritsch 2001) stellten wir neuartige Kata-
lysatoren, bei denen erstmals die katalytisch aktive Edelmetallkomponente durch
porenfreie, hydrophobe Polymermembranen geschitzt wird, her. Es wurden sowohl
kommerzielle Tragerkatalysatoren (z. B. Pd/Al,O3) mit einer dinnen Silikonhille
ummantelt als auch porenfreie Polymermembranen mit Pd-Verbindungen (z. B.
PdAc;) impragniert und diese dann reduziert, so dass hoch disperses Pd in den
Membranen erzeugt wurde. So entstanden Flachmembran- und Hohlfaserkataly-
satoren. Das Membranmaterial schiitzt die katalytisch aktive Edelmetallkomponente
vor ionischen Katalysatorgiften und Erosion und wirkt gleichzeitig als Adsorber fiir
hydrophobe organische Kontaminanten. Abb. 6.3 veranschaulicht die Anreicherung
hydrophober CKW in der Polymermembran, z. B. fir MCB um einen Faktor von ca.
300. Mit Clustergréflen von ca. 5 nm weist das Pd in unseren Katalysatoren eine
ausgesprochen hohe Dispersitat auf (spez. Oberflache 0 120 m?/g Pd).
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Die Reaktanden diffundieren weit-
gehend ungehindert durch die
Membran, d. h. die Membran ist
fur CKW, H, und die Reduktions-
produkte (HCI und chlorfreie Koh-
lenwasserstoffe) durchlassig.

Mit einer Vielzahl von Unter-
suchungen testeten wir die hydro-
phobierten Pd-Katalysatoren auf
ihre  Eignung zur CKW-De-
chlorierung in wéassrigem Medium
im Labormalstab erfolgreich.

Fur eine Anwendung Membran-
gestutzter Pd-Katalysatoren im
Gate einer ,Funnel & Gate“-Anord-
nung, wie sie die Bitterfelder Pilot-
anlage darstellt, favorisierten wir
unsere  Hohlfasermembrankata-
lysatoren (KOPINKE etal. 2001).
Deren Geometrie gestattet einen
steten Hy-Uberschuss am Reak-
tionsort. In der Praxis wurden gas-
permeable Silikonschlauche

1000

Cexw [PPM]

H,0

palladisierte
Polymermembran

Pd-ClustergréRe
(A =120 m?/gpy,)

Abbildung 6.3: Schematische Darstellung eines

Membrankatalysators (trégerfreies Pd in Silikon)

(THOMAPLAST") als Hohlfasern verwendet (s. Abb. 6.4). Die Praparationsprozedur
der Katalysatoren ist bei KOHLER (1999) detailliert beschrieben.

Die Vergiftungsstabilitdt der neuartigen Katalysatoren wurde im Laborversuch zur

hydrophobe -
Polymermembran

Abbildung 6.4: Schematische Darstellung eines
Hohlfasermembrankatalysators

Reduktion von MCB unter Anwesenheit
verschiedener Schwefelverbindungen
(NazS und Na,SO3) untersucht. Abb. 6.5
zeigt exemplarisch die MCB- und
Benzolkonzentrationsverldufe. Die Puf-
ferkapazitat des Na,S reichte in diesen
Experimenten aus, um auch nach der
vollstandigen Dechlorierung einen pH-
Wert Uber 9 einzuhalten. Darunter
wirden signifikante Konzentrationen an
H>S vorliegen.

Der zur MCB-Reduktion benétigte H;
wurde gasférmig im Silikonschlauch zur
Verfligung gestellt. Trotz Anwesenheit
der S-Verbindungen erfolgte die voll-
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standige MCB-Elimination aus beiden Versuchslésungen. Die Chloridausbeute
entsprach jeweils einem Umsatz von ca. 85%, d. h. auch das Reduktionsprodukt HCI
wird weitgehend aus der Membran freigesetzt.

Mit diesen Experimenten konnte die Schutzfunktion der Membranen fir das
Palladium vor Vergiftung durch sulfitischen Schwefel nachgewiesen werden. Die
Stabilitat der katalytischen Aktivitat des Pd bei Anwesenheit sulfidischen Schwefels
ist jedoch vom pH-Wert der Lésung abhangig.

Nach erfolgreicher reduktiver Dechlorierung von MCB am Hohlfaserkatalysator stellte
sich die Frage nach der Bewertung unseres Membrankatalysators im Vergleich mit
bekannten Katalysatoren. Daflir fihren wir eine spezifische Pd-Aktivitat als
Gutekriterium ein. Diese berechnet sich aus dem Produkt der reziproken Pd-
Konzentration und der reziproken Halbwertszeit der Hydrodechlorierungsreaktion:
Apg = Visg/(Mmpg < 0y) [I/(g - min)]. Diese einfache Malizahl ist dadurch gerechtfertigt,
dass in vielen Fallen in guter Naherung eine Reaktionskinetik erster Ordnung
beobachtet wurde. Die in den in Abb. 6.5 gezeigten Experimenten eingesetzten
Katalysatoren wiesen beispielsweise eine Aktivitdt von ca. 0,51/(g -min) auf
(vgl. Tab. 6.1).

MCB-Reduktion unter Anwesenheit von Na,S MCB-Reduktion unter Anwesenheit von Na,SO;
100 O 100
80 + 80
= )
= 60 1 = 60 -
° °
g g
g 40 g 40
o o
20 + 20 +
0 f O f 0
0 5 10 15 20 0 10 20
Versuchsdauer [h] Versuchsdauer [h]

Abbildung 6.5: MCB-Reduktion an palladisietem THOMAPLAST"-Silikonschlauch bei Anwesenheit
von Na,S bzw. Na,SO; (Schlauch: (4,2 x 1,0 x 500) mm; ca. 0,7 Ma-% Pd; ¢y mce = 50 ppm;

Pd:S O 1 Mol/Mol; Vissung = 1,16 |; Py, 00,135 MPa)

Zur Bestimmung der Langzeitstabilitat unserer Membrankatalysatoren unter in-situ-
Bedingungen in der SAFIRA-Pilotanlage entwickelten wir einen Membranreaktor, der
mit einem Durchsatz von 25 I/h betrieben wurde. Abb. 6.6 zeigt diesen modular
gestalteten Reaktor in 19 m Tiefe unter GOK.
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Abbildung 6.6: Modularer Reaktor mit Hohlfasermembranmodul in der Tiefbrunnengalerie Bitterfeld

Der Nachweis von Benzol und die

mikrobiell

Abreicherung von Chlorbenzol im Abstrom SO,z + 3H, —*S2 + 3H,0
des Reaktors belegten das prinzipielle ”
Funktionieren der Methode unter Feld-
bedingungen. Die Standzeit der verwendeten HS”
Membrankatalysatoren war jedoch uner- _

. . pKs, = 7,06
wartet kurz. Bereits nach wenigen Tagen
Betriebszeit sank bei ausbleibender MCB- H,S

Eliminierung die Benzolbildung im Reaktor Abbildung 6.7: Mikrobielle Sulfatreduktion
drastisch ab (s. Abb. 6.8). Als Ursachen fir

den raschen Aktivitdtsverlust des Hohlfaserkatalysators wurden Sulfide und
organische Schwefelverbindungen angesehen (s. Abb. 6.7). Im Anstrom des
Reaktors enthaltene Sulfide konnten als wesentliche Ursache ausgeschlossen
werden, da sie durch Sorption in einer vorgeschalteten Eisenschittung entfernt
wurden.
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Abbildung 6.8: Chlorbenzolreduktion am Hohlfaserkatalysator im Pilotreaktor in Bitterfeld

Auf der Oberfliche der Hohlfaserkatalysatoren wurde die Ausbildung von
Prazipitaten (s. Abb. 6.9) beobachtet. Proben dieser Prézipitate wurden thermogravi-
metrisch untersucht. Ein Zer-
setzungspeak bei ca. 220°C -_ﬁﬁg—-ﬂm—-

weist auf organisches Material - ' R
und damit auf einen signi-
fikanten Anteil an Biomasse auf
der Katalysatoroberflache hin.

m‘T

\l LR

t.

Aktivitdtsuntersuchungen im
Labor mit gealterten Kata-
lysatorproben aus dem Feld-
reaktor bestéatigten den voll-

standigen Verlust der kataly-

. s . Abbildung 6.9: Hohlfaserkatalysator vor und nach dem
tischen Aktivitdt. Um die Stand- Foldeinsatz

festigkeit der Katalysatoren zu

erhéhen, untersuchten wir verschiedene Wege zur Verhinderung bzw. Inhibierung
der mikrobiellen Sulfatreduktion. Neben der Dosierung von Gasgemischen aus H;
und O, mit variierender Zusammensetzung an Stelle von reinem H; wurde die
Wirkung der Dosierung unterschiedlicher Oxidationsmittel, wie z. B. H,O,, in den
Anstrom des Reaktors untersucht. Jedoch erbrachte keine dieser MalRnahmen den
gewiinschten Effekt, ohne ihrerseits komplexe Probleme zu verursachen. Auch
Experimente zur oxidativen in-situ-Regenerierung der katalytischen Aktivitdt der

Hohlfaserkatalysatoren im Pilotreaktor waren nicht oder nur in geringem Malde
erfolgreich.

Fazit: Beim Einsatz von Pd-Katalysatoren in Grundwdassern besteht stets das
Problem rascher Inhibierung ihrer katalytischen Aktivitdt. Ursache der geringen
Standzeit ist die Vergiftung des Pd mit sulfidischen Schwefelverbindungen, deren
Quelle unter reduzierenden Bedingungen hauptsachlich mikrobiologischer Natur ist.
Die Erfahrungen aus dem Betrieb von Membrankatalysereaktoren in der Bitterfelder
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Pilotanlage fihrten im Hinblick auf die Etablierung eines Sanierungsverfahrens, bei
dem die katalytische Dechlorierung der CKW im Grundwasser stattfinden soll, zu
einer pessimistischen Prognose. Ein Einsatz der von uns entwickelten Membran-
katalysatoren an anderen Standorten erscheint aber durchaus chancenreich. So
konnten SCHUTH et al. (2004) zeigen, dass Zeolith-gestitzte Pd-Katalysatoren, die
am Standort Bitterfeld ebenfalls schnell desaktiviert wurden, am Standort Backnang
seit mehreren Jahren mit stabiler Aktivitat in Betrieb sind (siehe Teilprojekt 3.2).

6.2 Kombinationsverfahren

Verlagerung der Pd-katalysierten CKW-Reduktion in die Gasphase

Der Einsatz eines Edelmetall-katalysierten Prozesses zur Dekontaminantion CKW-
belasteter Grundwasser setzt die Lésung der Vergiftungsproblematik voraus. Der
Kerngedanke unseres Ldsungsansatzes besteht in der rdaumlichen Trennung des
Katalysators von der Grundwasserphase. Als Konsequenz aus den Resultaten des
in-situ-Einsatzes von Pd-Katalysatoren wurde das urspringliche Projektziel -
Entwicklung eines passiven in-situ-Verfahrens - modifiziert. Durch die Verlagerung
der Pd-katalysierten Hydrodechlorierung aus dem Grundwasser in eine Gasphase
und der dazu nétigen Strippung der Schadstoffe aus dem Grundwasser kann das
entwickelte Verfahren nicht mehr als passiv bezeichnet werden. Aber gerade in der
Verlagerung der Dechlorierungsreaktion in die Gasphase liegen die entscheidenden
Vorteile des bereits patentierten Kombinationsverfahrens [PCT/EP02/07826].

Die Technologie stellt eine innovative Verknlipfung bekannter Verfahrensschritte und
deren Erganzung durch neue Verfahrensstufen dar. Der gesamte Prozess zielt auf
die Entfernung und Zerstérung flichtiger chlorierter Kohlenwasserstoffe. Das oft
breite Eigenschaftsspektrum realer Kontaminationen, z. B. grol3e Unterschiede in der
Fltchtigkeit, Adsorbierbarkeit oder der Reduktionsgeschwindigkeit an Fe°, erschwert
die Entwicklung eines ,Universalverfahrens®. Das entwickelte Verfahren beinhaltet
Dekontaminationsschritte in der Wasser- und in der Gasphase, die auf chemisch-
katalytischen und Sorptionsmechanismen basieren. Abbildung 6.10 zeigt diese
Verfahrensschritte schematisch. Die Hauptschritte sind: a) Wasservorbehandlung
incl. eines Verfahrensschrittes zur Erhéhung der Flichtigkeit von Kontaminanten, b)
Vakuumstrippung der Kontaminanten aus dem Wasser und c¢) Hydrodechlorierung
der HKW bei erhdhten Temperaturen in der Gasphase.
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Abbildung 6.10: Schematische Darstellung des entwickelten Kombinationsverfahrens
[PCT/EP02/07826]

Das entwickelte Verfahren wurde in einer Pilotanlage zur Behandlung von Wasser-
strémen bis ca. 1,5 m¥h realisiert (s. Abbildung 6.11) und im Industriepark Bitter-
feld/Wolfen am Standort Greppin (Brunnen 1) eingesetzt.

Abbildung 6.11: Modular aufgebaute Forschungsanlage (Containerbauweise)

Das anstehende Grundwasser enthalt dort eine Vielzahl aliphatischer CKW wie z. B.
Vinylchlorid (cyc O 7 mg/l), Trichlorethen (crce U 30 mg/l), 1,1,2,2-Tetrachlorethan
(Creca 0 80 mg/l), trans- und cis-Dichlorethen (cipce O 3 mg/l, ccpoce 0 16 mg/l) und
Tetrachlorethen (cpce O 10 mg/l) sowie Monochlorbenzol (cucs U 1 mg/l MCB) und ca.
100 ppb H,S. Der AOX-Wert des Grundwassers betragt bis zu 150 mg/I
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Wasservorbehandlung

Das Grundwasser passiert zundchst die Wasservorbehandlungsstufe. Zwei mit
Schwammeisen geflillte Reaktoren stehen am Anfang des Prozesses. Deren
Aufgaben sind: a) Bindung von im Grundwasser enthaltenen Schwefelverbindungen,
b) Anreicherung des Grundwassers mit dem Reduktionsmittel H, und c) partielle oder
vollstdndige Reduktion von an metallischem Eisen reduzierbaren aliphatischen CKW
gemaR R - Cl + Fe’+ H,0 OO R-H + Fe?" + OH + CI-.

Danach passiert das Grundwasser zum Zweck der Sorption schwer flichtiger
Substanzen alternierend einen von zwei mit Aktivkohle gefiillten Reaktoren. Das
Aktivkohlebett wirkt nicht nur als Adsorber, sondern auch als chemischer Reaktor.
Dieser Schritt der Vorbehandlung des Grundwassers hat die Transformation schwer
flichtiger Substanzen, wie z. B. TeCA, in leichter strippbare Verbindungen zum Ziel.
Solch eine Umwandlung ist oft einfacher als die vollstdndige Dechlorierung in der
Wasserphase (siehe Kapitel TeCA-Hydrolyse).

Vakuumstrippung der Kontaminanten aus dem Grundwasser

Die effektive Uberfiihrung der CKW aus dem Grundwasser in eine Strippgasphase
stellt den Kernprozess des Verfahrens dar. Voraussetzung fir die Strippung der
CKW und damit fiir den Reinigungserfolg ist die Flichtigkeit der CKW, beschrieben
durch den Henry-Koeffizienten (Ky= Ci gas/Ci wasser)- J€& Kkleiner Ky ist, desto
schlechter ist die Substanz strippbar und umso grél3er ist die zu ihrer Strippung
nétige Gasmenge. Die Flichtigkeiten der Hauptschadstoffe des aus Brunnen 1
geférderten Grundwassers variieren in einem Bereich von zwei GréRenordnungen.
TeCA ist mit einem Ky =0,014 nur sehr ineffektiv strippbar, dominiert aber mit
Konzentrationen von bis zu 80 mg/l im Grundwasser. TeCA stellt also eine
besondere Herausforderung an unser Verfahren dar, deren Lésung durch einen
separaten Verfahrensschritt in der Stufe der Wasservorbehandlung erfolgt.

Die Uberfihrung der CKW aus der Grundwasser- in die Gasphase erfolgt in
Hohlfasermembranmodulen der Firma Celgard®. Diese Module bestehen aus
gebindelten, nanoporésen Polypropylenkapillaren, wodurch eine hohe Dichte an
Austauscherflache von [0 3 m#%l Modulvolumen und eine hohe Trennstufenzahl
erreicht werden. Im Gegensatz zur Funktion herkdmmlicher Strippanlagen wird der
direkte Kontakt zwischen Wasser- und Strippgasphase vermieden. Beide Medien
sind durch dinne, nanoporése Membranen (siehe Abbildung 6.12) mit hydrophoben
Eigenschaften voneinander getrennt und strémen im Gegenstrom aneinander vorbei.
Die fluichtigen CKW permeieren aus dem Grundwasser ins Strippgas, welches im
Inneren der Hohlfasern strémt. Als Strippgas wurde von uns technischer Stickstoff
verwendet. Die Austauscherflache pro Modul der eingesetzten Bauart (6 x 28 inch)
betrdgt 42 m?. Reihen- oder Parallelschaltung von mehreren Modulen bewirkt eine
Erhéhung der Austauscherflache.
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Hohlfasermembranmodule porése Hohlfasern
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Abbildung 6.12: Apparatetechnische Realisierung der Vakuumstrippanlage

Der Einsatz von Hohlfasermembranmodulen ermdglicht die Absenkung des
Strippgasdruckes und somit eine Minimierung des Gasvolumens bei gleicher
Strippgute. Der Betrieb der Module erfolgte in der Pilotanlage bei Gasdricken
zwischen 10 und 25 kPa. Die Absenkung des Gasdruckes ist in der Strippanlage
durch eine Wasserringpumpe realisiert. Auf der Abgasseite der Vakuumpumpe wird
der Strippgasstrom wieder verdichtet und der Katalysestufe zugefthrt.

Durch die Verwendung von N, an Stelle von Luft wird die Gefahr der Prézipitat-
bildung auf den Membranoberflachen, z. B. durch Ausféallungen nach Sauerstoff-
eintrag ins Grundwasser, minimiert. Prazipitate kdénnen die Strippeffizienz der
Membranen negativ beeinflussen. Wir konnten feststellen, dass sich die langsam
abnehmende Permeabilitdt der Membranen im realen Betrieb durch saure oder
alkalische Spllungen der Module stets regenerieren lie. Der CKW-freie Grund-
wasserstrom verlasst nach Passage eines Aktivkohle-,Polizeifilters® die Anlage.

Hydrodechlorierung der CKW bei erhéhten Temperaturen in der Gasphase

Die Verlagerung der katalytischen Reaktion in die Gasphase bedeutet eine
Verringerung des zu behandelnden Massestroms im Vergleich zur Reaktionsfuhrung
in der Wasserphase um einen Faktor von ca. 1000. Dadurch ist es 6konomisch ver-
tretbar, die Reaktionstemperatur zu erhéhen und so eine signifikante Steigerung der
Reaktionsrate zu erreichen. Der Katalysereaktor der Pilotanlage kann bei Reaktions-
temperaturen bis 400°C betrieben werden. Die Gasphasenreaktion weist weitere
Vorteile auf. In der Wasserphase praktisch stabile CKW (z.B. Methylenchlorid)
reagieren in der Gasphase mir akzeptablen Reaktionsraten. Die herrschenden
Reaktionsbedingungen verhindern prinzipiell mikrobiologische Aktivitat im
Katalysereaktor. AuRerdem wird die Limitierung der Reaktionsgeschwindigkeit durch
Transportschritte aufgrund der hohen Diffusionsgeschwindigkeiten der CKW in der
Gasphase vermieden.
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Mit der katalytischen Hydrodechlorierung an kommerziellen Pd-Katalysatoren bei
erhdéhten Temperaturen in der Gasphase steht eine universell einsetzbare Dechlo-
rierungsmethode fir fliichtige CKW zur Verfiigung, die nicht durch Biofouling oder
Scalingprozesse beeintrachtigt wird. Die Reaktivitat und die Selektivitdt des Pd-
Katalysators werden mafR3geblich durch die Reaktionstemperatur bestimmt. Um die
Bildung relativ stabiler, geséttigter partiell chlorierter Zwischenprodukte (z.B.
Ethylchlorid aus Vinylchlorid) zu vermeiden, sollten Mindesttemperaturen fiir den
Katalysator eingehalten werden (0 150°C).

Das Problem der Desaktivierung von Pd-Katalysatoren ist auch bei ihrem Einsatz in
der Gasphase nicht ganzlich zu vermeiden. Die Katalysatoraktivitat ist durch nicht in
den Eisenreaktoren zuriickgehaltene, strippbare Schwefelverbindungen geféhrdet.
Eine beim Gasphaseneinsatz auftretende langsame Abnahme der Katalysator-
aktivitdét kann jedoch durch Erhéhung der Reaktortemperatur minimiert oder
kompensiert werden. Aul3erdem ist es einfach mdglich, desaktivierte Katalysatoren
durch eine oxidative Behandlung, z. B. mit Luft, innerhalb weniger Stunden zu
regenerieren. Die oxidative Regenerierung ist eine Methode, die Hydrodechlo-
rierungsraten im Feld trotz gestrippter Schwefelverbindungen auf hohem Niveau zu
halten. Eine derartige Reaktivierung von in der Wasserphase desaktivierten Kataly-
satoren war nicht oder nur sehr eingeschrankt realisierbar. Um Vergiftungen des Pd
vorzubeugen, ist dem Katalysator als SicherungsmaRnahme eine ZnO-Adsorber-
schittung zur Adsorption von im Strippgas enthaltenen Schwefelverbindungen im
Anstrom des Katalysators vorgeschaltet.

Als Reduktionsmittel wird Wasserstoff verwendet, welcher dem Strippgasstrom vor
dem Katalysereaktor zudosiert wird. Das Katalyseabgas ist frei von CKW, enthalt
aber Reduktionsprodukte wie z. B. Methan, Ethan, Benzol und Chlorwasserstoff. Der
Abgasstrom passiert zur Entfernung des Chlorwasserstoffs eine Gaswésche. Die
entstehende Salzsdure kann anlagenintern, z. B. zur Spllung der Strippanlage,
verwendet werden. Der gewaschene Abgasstrom verlasst die Anlage oder kann nach
Anreicherung mit Reduktionsmittel im Kreislauf gefiihrt werden.

Hydrolyse von Tetrachlorethan (TeCA)

Ziel unseres Verfahrens ist es, die Grundwasserkontaminanten durch Strippen in die
Gasphase zu Uuberfihren, um sie dort katalytisch zu hydrodechlorieren. Die
Hauptkontaminante 1,1,2,2-TeCA ist aufgrund ihres niedrigen Henry-Koeffizienten
(Ky = 0,014) schwer strippbar. TeCA unterliegt aber in alkalischer Lésung unter
Abspaltung eines Chlorwasserstoffs gemaly C,H,Cls+ OH" [0 C,HCIs + H,O + CI
(ke 01,51/(M+s) bei 20°C, 0, 07 min bei pH=11 (SCHWARZENBACH et al. 1993))
einer raschen Hydrolyse zu TCE. Als allgemeiner Reinigungsschritt ist die TeCA-
Hydrolyse ungeeignet. Wenn die Dechlorierung aber der Strippanlage vorgeschaltet
wird, bewirkt sie eine Erhdéhung der Flichtigkeit des CKW um den Faktor 30
(Ky (TCE) = 0,4) und ist damit zielfihrend. Die Halbwertszeit der TeCA-Hydrolyse
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betragt bei einem moderaten pH-Wert von 8,5, bei dem bereits Prazipitatbildung aus
Greppiner Grundwasser auftritt, mehr als 60 h. Diese Reaktionsrate ist fiir eine
technische Anwendung zu gering. Die nétigen Reaktoren héatten inakzeptable
Dimensionen. Um die Kontaktzeit im Reaktor zu erhéhen, ist es sinnvoll, das TeCA
zu retardieren. Zu diesem Zweck setzten wir Aktivkohle zur Erh6hung der Verweilzeit
des TeCA ein. Entscheidend ist, dass auch an Aktivkohle sorbiertes TeCA
hydrolysiert. In Laborexperimenten konnten wir zeigen, dass mehrmaliges Beladen
der Aktivkohle mit TeCA und dessen alkalische Hydrolyse ohne Verlust an
Sorptionskapazitdt mdglich sind. Die Anhebung des pH-Wertes bewirkt auch im
heterogenen System eine Steigerung der Hydrolysegeschwindigkeit.

In der Pilotanlage wird die Verweilzeit des TeCA in zwei Reaktoren der Wasservor-
behandlungsstufe durch Adsorption an Aktivkohle verldngert. Diskontinuierlich
betrieben, wird stets ein Reaktor mit TeCA beladen, wéhrend das Sorbat der
anderen Aktivkohleschuttung hydrolysiert. Diese alternierende Betriebsweise macht
die Alkalisierung eines stehenden Bettvolumens zur Beschleunigung der Hydrolyse
6konomisch vertretbar. Eine pH-Wertanhebung fir den gesamten Grundwasserstrom
wahrend dessen Durchgang durch die Aktivkohleschiuttung wére wenig attraktiv
(hoher Laugeverbrauch, Abtrennung von Ausféllungen). Nach Beendigung der
Hydrolyse folgt ein Umschalten der Reaktoren. Das gebildete TCE wird mit dem
Grundwasserstrom von der Adsorberschittung desorbiert und so der Strippanlage
zugefihrt.

In Laborversuchen wurde

zudem gefunden, dass die 100 4 TeCA an Aktivkohle adsorbiert
Hydrolyse des TeCA durch | =  __cceee-----

Aktivkohle katalysiert wird. )
Abb. 6.13 zeigt die Gegen-
Uberstellung von  kineti-

TeCA in Lésung

Umsatz , [%]
3
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TeCA-Hydrolyse in homo- '
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dsorbi TeCA ist bei Abbildung 6.13: Kinetik der TeCA-Hydrolyse in homogener
adsorbiertem Te ist bei Lésung und bei Anwesenheit von Aktivkohle im
einem pH-Wert von 8,5 um Labor-Batchregime

einen Faktor von ca. 6
schneller.
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Ergebnisse vom Betrieb der Pilotanlage

Vakuumstrippung

Abbildung 5.14 zeigt die Strippeffizienzen verschiedener CKW bei Verwendung eines
Hohlfasermembranmoduls (Fa. Celgard®, 6 x 28 inch) unter speziell gewahlten
experimentellen Bedingungen. Der Grundwasserfluss betrug 500 I/h und der Stripp-
gasdruck 22,5 kPa. Das Verhaltnis von Strippgasfluss zu Grundwasserfluss wurde in
der Spanne von 6:1 bis 0,8:1 variiert. Dies entspricht extrem niedrigen Strippgas-
verbrauchen.

Die Grundwasserkontaminanten sind, geordnet nach ihrer Fluchtigkeit, auf der
Abszisse aufgetragen. Die Ordinate verdeutlicht die Strippeffizienz der Anlage fur die
Einzelsubstanzen. Der Strippgrad X einer Substanz kann durch verschiedene
thermodynamische oder kinetische Faktoren limitiert werden. Der maximal mégliche
Strippgrad ist abhangig von den apparativen Bedingungen (Gas- und Wasserfluss,
Gasdruck) und den Henry-Koeffizienten der betrachteten Verbindung und kann mit
folgender Formel berechnet werden:

V Gas 0K, ! ans [NL/h] : 100 kPa
y pGas [kPa]

V Wasser V Wasser

10 XT% 0Ky

Der so berechnete Wert gilt fir eine unendlich groRe Zahl theoretischer Béden im
Modul, was in der Realitat natirlich nicht erflllt ist. Die entsprechend berechneten
Effizienzmaxima sind in Abbildung 6.14 durch die Dreiecke angegeben. Die Nahe der
tatsachlich erzielten Strippeffizienzen zu den theoretischen Maxima verdeutlicht die
Qualitat der Strippung.

XStripp.
1 — v AAA A4 A A A 4 AA A 4
| | D ¢ W
v . Gas o 3 .
v VWasser 1,6 D
0,5 ]
v 0,8 1
v theoretisches
v Maximum
0

C,H,Cl C,Cl, GC,HCl, C,H,Cl, CeH,Cl C,H,CI,
Ky 23 0,7 0,4 017 0,14 0,014

<
T~

Abbildung 6.14: Effizienz der Strippung von CKW in Abhangigkeit vom Strippgasfluss
(Grundwasserfluss = 500 I/h, p = 22,5 kPa, 42 m2 Austauscherflache)
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Fur die flichtigen CKW wurden hohe Strippeffizienzen nahe der theoretischen
Maxima, d. h. den thermodynamischen Limits bestimmt. Eine weitere Erhéhung des
Strippgrades ist durch VergréRerung der Austauscherflache, also durch Kombination
mehrerer Strippmodule, problemlos mdglich. Auch durch weitere Variationen der
Versuchsparameter Gas- und Wasserfluss und Gasdruck lassen sich die Stripp-
effizienzen steigern.

Die Strippung des Tetrachlorethans erfolgte etwa so effektiv wie thermodynamisch
moglich, was die Ubereinstimmung von Praxis und Theorie verdeutlicht, aber
dennoch nur sehr unvollstandig. Ursache daflr ist die geringe Flichtigkeit des TeCA.

Hydrodechlorierung in der Gasphase

In Abbildung 6.15 sind typische Umsétze der CKW an frischem Pd/Al,O3 bei 150°C
Reaktionstemperatur, an gealtertem, partiell desaktiviertem Katalysator nach
4 Wochen Betriebszeit bei 250°C Katalysatortemperatur und an regeneriertem Kata-
lysator gegenubergestellt. Dem wassergesattigten Strippgas wurden 5 Vol-%
Wasserstoff als Reduktionsmittel zudosiert.

Umsatz [%]
100 — ] ] ] ] ] ]
. neuer Katalysator

bei 150°C

|:| gealterter Katalysator
50 ] nach 4 Wochen
Betriebszeit bei 250°C

|:| nach Regeneration
bei 150°C

CHCI CCl, CHC, GCHCl, CHCl C,H,CI

Abbildung 6.15: Hydrodechlorierung von CKW an Pd/AlL,O; (0,5 Ma-% Pd) unter variierenden
Katalysebedingungen (Zusammensetzung des Strippgases: wassergesattigter technischer N,
incl. 0 1 Vol-% Summe CKW, 5 Vol-% H,).

An frischem Katalysator werden alle im Strippgas enthaltenen CKW bei
Temperaturen unterhalb 150°C vollstdndig umgesetzt. Mit zunehmender Betriebszeit
wurde eine Abnahme der Aktivitdt des Katalysators beobachtet. Beim Gasphasen-
einsatz auftretende Desaktivierungen kénnen aber durch Erhéhung der Reaktions-
temperatur nahezu kompensiert werden (siehe oben). Die Umséatze der verschie-
denen HKW betrugen nach Erhéhung der Reaktionstemperatur auf 250°C noch
zwischen 85 und 99%.

Desaktivierte Katalysatoren lassen sich in der Gasphase regenerieren, was beim
Einsatz von Pd-Katalysatoren in der Wasserphase nicht oder nur teilweise moglich
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ist. Durch eine oxidative Behandlung des Katalysators mit Luft konnte dessen
Ausgangsaktivitat wieder hergestellt werden (Abb. 6.15, regenerierter Katalysator bei
150 °C getestet).

ResUmierend kann festgestellt werden, dass der Katalysator unter diesen
Bedingungen sehr effizient arbeitet und im Vergleich zur Katalyse in der Wasser-
phase ausgesprochen robust ist.

Oxidative Strippgasbehandlung

Sollte die mit dem Strippgas zugefihrte Menge an Schwefelverbindungen so grof3
sein, dass die Arbeitszyklen des Katalysators trotz Temperaturerhbhung zu kurz
werden, ist es moglich, das Strippgas am gleichen Katalysator oxidativ zu behandeln
(KOPINKE et al. 2003 b), da Pd nicht nur ein effektiver Katalysator fur Reduktions-
reaktionen ist, sondern bei erhéhten Temperaturen auch Oxidationsreaktionen
katalysiert. Allerdings sind die benétigten Reaktionstemperaturen fir die Oxidation
um 200 bis 300 K hoéher als fur die Reduktion. Zur Realisierung der oxidativen
Betriebsweise in der Pilotanlage wird vor dem Katalysereaktor an Stelle von
Wasserstoff Sauerstoff in den Strippgasstrom dosiert.

Ein Vorteil der oxidativen Betriebsweise besteht darin, dass Schadstoffe nicht nur
dechloriert, sondern im Idealfall vollstédndig in H,O, CO, und HCI umgewandelt
werden (KOPINKE et al. 2003 a, Kap. 4.3). Dies ist insbesondere fiir chlorierte Benzole
wichtig, weil das Dechlorierungsprodukt Benzol stets eine Nachbehandlung erfordert.
Zur oxidativen Strippgasbehandlung in der Pilotanlage wurde der beladene Gasstrom
mit O, angereichert. Die Gesamtkonzentration an organischen Verbindungen
verringerte sich wahrend der Passage des Strippgases durch den Katalysereaktor
beispielsweise bei einer Katalysatortemperatur von 430°C und einer effektiven, ca.
96%igen Ausnutzung des O, um 98,5%.

6.3 Weitere Aktivitiaten

Erweiterung des behandelten Schadstoffspektrums (Kombinationsverfahren)

Neben dem Einsatz im Chemiepark Bitterfeld/Wolfen wurde die Pilotanlage mit Erfolg
an zwei Brunnen auf dem Gelande der Berlin-Chemie AG in Berlin Adlershof
betrieben. Der Anlagenbetrieb an Standorten, deren Grundwé&sser durch unter-
schiedliche Kontaminanten in sehr verschiedenen Konzentrationsbereichen belastet
sind, war vor allem im Sinne der Bestimmung des Leistungsvermégens unseres
Verfahrens von besonderer Bedeutung.

Das Spezifikum des auf dem Geldnde der Berlin-Chemie AG behandelten Grund-
wassers besteht neben einem breiten Spektrum an CKW mit Konzentrationen von
bis zu 250 mg/l im Auftreten von bromierten Kohlenwasserstoffen (BKW). Trotz
positiver Prognose war es wichtig, die Eignung unseres Kombinationsverfahrens zur
Strippung und Debromierung von BKW aus Grundwasser unter realen Bedingungen
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nachzuweisen. Innerhalb des Betriebes gelang uns der Nachweis der Eignung
dieses Kombinationsverfahrens zur Sanierung komplex und stets extrem hoch
belasteter Grundwasser. Detaillierte Ergebnisse sind im ausflihrlichen Abschluss-
bericht dargestellt (KOPINKE et al. 2003 a). Bei der Optimierung der Pilotanlage lag
der Fokus auch auf der Schaffung idealer Up-scaling-Bedingungen fiir geplante
groldtechnische Umsetzungen und damit Verwertungen unserer Erfindung.

Abbildung 6.16: Forschungsanlage und Umweltmessmobil des UFZ im Feldeinsatz
(Standort: Gelande der Berlin-Chemie AG)

Alternative Wasserstoffdonatoren

Als innovativen Ansatz zur Substitution gasférmigen Wasserstoffs als Reduktions-
mittel fOr in-situ-Verfahren untersuchten wir die Einsatzmdglichkeiten weiterer,
leichter handhabbarer und technisch relevanter Reduktionsmittel. Das Handling von
gasférmigem Wasserstoff wird neben bestimmten Sicherheitsrisiken auch durch
seine geringe Wasserl6slichkeit von nur 1,6 mg/l (pu2= 100 kPa, T =20°C) er-
schwert. Fir hohe HKW-Konzentrationen muss ggf. gasférmiger H, mehrfach dosiert
werden (SCHUTH et al. 2004). Wir untersuchten, inwieweit leicht dosierbare, flissige
Wasserstoffdonatoren wie Hydrazin, Ameisensaure oder Isopropanol gasférmigen
Wasserstoff als Reduktionsmittel ersetzen kédnnen (KOPINKE et al. 2004 a).

In Laborexperimenten setzten wir Ameisenséure, Isopropanol und Hydrazin zur Pd-
katalysierten Hydrodechlorierung von MCB in wassriger Lésung als Reduktionsmittel
ein. In saurem und neutralem Milieu waren die Hydrodechlorierungsgeschwin-
digkeiten mit Ameisensdure mit denen in Gegenwart von H; vergleichbar. In
alkalischer Lésung ist Formiat wenig reaktiv. Die beobachteten Reaktionskinetiken
lassen in Abhé&ngigkeit vom pH-Wert zwei Reaktionsmechanismen vermuten, die als
H-Atom- und Hydridtransfer interpretiert werden kénnen. CKW und auch O,
stimulieren als Wasserstoffakzeptoren die Ameisensdurezersetzung.
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Isopropanol ist um ca. 5 Gréflenordnungen weniger reaktiv als Ameisensaure und
deshalb fir eine technische Anwendung nicht von Interesse.

Hydrazin ist im Gegensatz zur Ameisensdure nur unter alkalischen Bedingungen ein
effektiver H-Donator fur die Hydrodechlorierung. Die Reaktion verlauft auch im
alkalischen Milieu um einen Faktor von ca. 30 langsamer als mit H, als Reduktions-
mittel.

Im Ergebnis dieser Laborversuche haben wir gezeigt, dass Ameisensaure und
Hydrazin molekularen Wasserstoff als Reduktionsmittel durchaus ersetzen kénnen.
Wir sind uns der Tatsache bewusst, dass Hydrazin selbst ein wassergefahrdender
Stoff ist. Trotzdem wird Hydrazin nach dem Stand der Technik zur Aufbereitung von
Reinstwéassern (Kesselspeisewdasser) in der Industrie angewendet. Bevor die reduktiv
behandelten Abwésser in den Bio-Geozyklus abgegeben werden, lasst sich Hydrazin
leicht oxidativ zerstéren — beispielsweise durch Zugabe von Luftsauerstoff oder
Wasserstoffperoxid.

Nach unseren Erkenntnissen stellt Ameisensaure als Reduktionsmittel zur Pd-
katalysierten Hydrodechlorierung von CKW aus technischer und dkonomischer Sicht
eine aussichtsreiche Alternative zu gasférmigem H; dar.

Verminderung des Einflusses der Transportlimitation auf den Umsatz

Beim Einsatz von Pd-Trégerkatalysatoren werden die tatsdchlichen Reaktionsraten
haufig durch technische Randbedingungen, wie z. B. Form und Grolie der Kataly-
satorpartikel, limitiert (SCHUTH et al. 2004). Meist sind die auf die Aktivkomponente
Pd bezogenen Reaktionsraten gepulverter Katalysatoren um mehrere GréRen-
ordnungen héher als fir pelletierte Katalysatoren. Ursache fir diese Verringerung
der spezifischen Reaktionsgeschwindigkeit sind &ufere und vor allem innere
Transportwiderstande (Film- und Porendiffusion der Reaktanten in der mikropordsen
Tragermatrix). Der Vorteil der konkurrenzlos hohen Reaktionsraten der katalytischen
Reaktionen geht somit verloren. In der Minimierung von Transportlimitationen besteht
also ein grofles Potenzial zur Steigerung der Reaktionsraten. Tab. 6.1 veran-
schaulicht dies anhand spezifischer Aktivitdten verschiedener Pd-Katalysatoren fur
die Reduktion von MCB. Apq stellt ein Mal} fiir die mégliche Reinigungsleistung des
eingesetzten Pd dar. Anschaulich bedeutet ein Wert von Apq = 1 1/(g * min), dass mit
einem Gramm Pd die CKW-Konzentration in einem Liter Wasser bei einer Verweilzeit
im Reaktor von 7 Minuten um 99,2% abgesenkt werden kann (1 - 0,5” = 0,992). Der
Vergleich der spezifischen Aktivitdten der verschiedenen Pd-Katalysatoren in Tab.
6.1 verdeutlicht gro3e Unterschiede.
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Tabelle 6.1: Spezifische Aktivitdt von Pd in verschiedenen Katalysatoren fiir die Reduktion von MCB;
(T =(23 £ 2)°C; 0,1 MPa Hy; ¢y, mce = 5...50 ppm, Batchversuche unter Schiitteln)

Katalysator Apg = Visg/(Mpg * )
[I/(g * min)]

0,7...1,15% Pd in Silikonhohlfaser, Wandstarke = 1mm, dpg.ciuster 0 5 NM 0,3...0,6

0,5% Pd auf Y-Zeolith, 3 mm Pellets, dcuster 0 2...50 nm 0,6

0,5% Pd auf Y-Zeolith, pulverisiert 3,6

0,5% Pd auf -Al,O, Eggshell-Impragnierung, 3 mm Pellets 1,0

0,5% Pd auf 0-Al,O3, pulverisiert 8,0

0,5% Pd auf 0-Al,O; feinst pulverisiert, mit NaBH, aktiviert 100...300

Pd-Kolloide, durch in-situ-Reduktion von Pd(NO3), ca. 500

Eine Pulverisierung pelletierter Katalysatoren erhéht die spezifische Aktivitdt um
einen Faktor von 6...8. Eine starke Aktivitdtserhndhung wurde auch durch Aktivierung
(Nachreduktion) des kommerziellen Pd/Al,O3z-Katalysators mit Natriumborhydrid
erreicht. Die auf diesem Weg erzielte hohe Aktivitét ist allerdings nicht dauerhaft
stabilisierbar. Innerhalb weniger MCB-Reduktionszyklen verringerte sich Apq wieder
auf den Wert von Ha-aktivierten Katalysatorproben. Die vergleichsweise geringe
spezifische Aktivitdt des in Silikon eingeschlossenen Pd trotz geringer Clustergrél3e
ist ein Sonderfall, zuriickzufihren auf Intramembrantransportwiderstdnde oder das
nichtwassrige Milieu, das die intrinsische Reaktionsgeschwindigkeit negativ beein-
flussen kdnnte. Der Verlust an Katalysatoraktivitat ist der Preis flur den Schutz des
Palladiums durch die Silikonmatrix. Jedoch ist die spezifische Aktivitdt des Membran-
getrdgerten Palladiums mit der pelletierter Katalysatoren vergleichbar. Durch
Membran- und Intrapelletdiffusion verursachte Transportlimitierungen liegen in der
gleichen Grélenordnung.

Die Hydrodechlorierung mit Pd-Kolloiden zeigt eindrucksvoll, wie hoch die
Jintrinsische® Aktivitdt des Pd sein kann, wenn Transportlimitierungen weitgehend
ausgeschaltet werden. Die spezifische Aktivitdt der Kolloidkatalysatoren ist mit
Werten von bis zu 500 I/(g - min) auRerordentlich hoch. Die verwendeten Pd-Kolloide
wurden durch in-situ-Reduktion von Palladiumsalzen mit Wasserstoff erzeugt. Zur
Aktivitatsbestimmung wurden Lésungen mit Pd-Konzentrationen von 0,1 bis 1 mg/l
verwendet.

Die Verwendung von Pd-Kolloidkatalysatoren zur Grund- und Abwasserbehandlung
ist nur in Suspension, nicht im Festbett méglich, womit das Problem der Pd-
Rickgewinnung oder -Rickhaltung in Durchflussreaktoren auftritt. Aus 6konomischer
Sicht ist eine Pd-Ruckgewinnung aufgrund des relativ niedrigen aktuellen Preises
von 4,85 €/g Pd (Stand Januar 2004) nicht zwingend notwendig.

Die Katalysatorkosten wirden bei einer Pd-Konzentration von 0,1 mg Pd pro Liter
Grundwasser und der vollen Ausnutzung der ermittelten spezifischen Aktivitat von
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500 I/(g+min) ca. 0,5 € betragen. Palladium ist aber als Schwermetall mit toxischen
Eigenschaften zu betrachten, weshalb ein Eintrag ins Grundwasser nicht tolerierbar
erscheint.

Um die hohe katalytische Aktivitat von Pd-Kolliden ohne zusétzliche Verunreinigung
der behandelten Wasser ausnutzen zu kénnen, erproben wir gegenwaértig
gemeinsam mit einer Arbeitsgruppe im Forschungszentrum Karlsruhe ein neues
Konzept, das auf der Magnetoseparation ferromagnetischer Teilchen beruht. Dazu
wird Pd auf ferromagnetischen Fe-Kolloiden abgeschieden (s. Ausblick).

6.4 Ausblick

Kombinationsverfahren

Ein Schwerpunkt unserer zuklnftigen Arbeit besteht in der Weiterentwicklung
unseres Kombinationsverfahrens, um mdglichst flexibel hochkontaminierte und
variabel zusammengesetzte Wasser behandeln zu kénnen. Unser Ziel ist es, durch
erganzende Verfahrensschritte den bestehenden Prozess so zu komplettieren, dass
ein noch breiteres Spektrum an kontaminierten Grund- und Abwéssern behandelt
werden kann.

Magnetoseparation palladisierter Kolloidkatalysatoren

Ein weiterer Fokus unserer Forschungen liegt auf der Entwicklung eines Verfahrens-
schrittes zur Abscheidung kolloidalen Palladiums aus Abwassern. Wie in Kap. 4.3
erlautert, macht der Einsatz der hochaktiven Pd-Kolloidkatalysatoren zur CKW-
Reduktion in Grund- und Abwassern deren anschliefende Abscheidung aus dem
behandelten Wasser nétig. An der Entwicklung der dazu notwendigen Technologie
werden wir gemeinsam mit dem Forschungszentrum Karlsruhe im Rahmen des
Helmholtz-Programms ,Nachhaltigkeit und Technik® arbeiten.

Die Grundidee besteht in der Erzeugung von Pd-Clustern auf kolloidalen, ferromag-
netischen Trégermaterialien. Dabei soll die hohe spezifische Aktivitdt des Pd als
Folge minimierter Stofftransportwiderstédnde erhalten bleiben. Dies schlief3t
mikroporése Trager a priori aus. Die Abscheidung des Pd erfolgt im einfachsten Fall
spontan beim Kontakt zwischen geléstem Pd und metallischem Eisen. Der Eisen-
trdger kann durch anaerobe Korrosionsprozesse selbst als Wasserstoffdonator
dienen. Aus reaktionstechnischen Griinden sollte der Katalysereaktor als Strémungs-
rohr oder als Kaskade von Rihrkesseln ausgelegt werden. Am Reaktorausgang
werden Pd/Fe-Kolloide durch Magnetoseparation aus dem Wasserstrom abgetrennt
und recycliert.

Das kritische Problem der Langzeitstabilitat von Pd-Katalysatoren, an dem bisher ihr
Einsatz im technischen Mal3stab haufig gescheitert ist, wird auf diese Weise nicht
geldst, aber umgangen. Kolloidale Pd-Katalysatoren missen nur noch fir kurze
Reaktionszeiten (wenige Minuten) ihre hohe spezifische Aktivitdt entfalten. Nach
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ihrer Abtrennung aus dem Wasserstrom ist eine physikalische (z.B. durch
Ultraschallbehandlung) oder chemische Reaktivierung des Katalysators (z. B. durch
Oxidation von adsorbierten Schwefelverbindungen) mdéglich, bevor er erneut in den
kontaminierten Wasserstrom eingespeist wird.

Eine weitere verfahrenstechnische Vereinfachung zielt auf den Einsatz von
Ameisensdure an Stelle von gasférmigem Wasserstoff. Am Ende der Entwicklung
kénnte ein einfaches technisches Verfahren stehen, bei dem geringe Konzen-
trationen zweier flissiger Agenzien — Ameisensdure und Pd-haltige Katalysator-
suspension — optimal in den zu behandelnden Wasserstrom dosiert werden, der mit
hoher Geschwindigkeit ([ geringer dul3erer Stofftransportwiderstand) einen leeren
Rohrreaktor passiert. Am Ausgang des Reaktors wird der ferromagnetische
Katalysator abgetrennt, ggf. reaktiviert und erneut eingesetzt. Durch die um zwei bis
drei Gréflenordnungen héhere spezifische Aktivitdt von kolloidalem Pd im Vergleich
zu Tragerkatalysatoren in Festbettreaktoren wird der neuartige Reaktor kleiner und
der Pd-Einsatz geringer sein als nach dem bisherigen Stand der Technik.

Die entscheidenden zu lI6senden Aufgaben sind die Erzeugung, Stabilisierung und
das Handling von kolloidalen, ferromagnetischen Pd-Katalysatoren im Zusammen-
spiel mit Ameisensaure in neutralem oder leicht saurem Milieu. Die Verwendung von
kolloidalem Eisen und bimetallischen Reagenzien (z. B. Pd/Fe) zur reduktiven
Dechlorierung sind aus der aktuellen Literatur bekannt (ZHANG 2003, KOPINKE et al.
2004 b). Die Kombination von katalytisch hochwirksamen Kolloiden mit der
Magnetoseparationstechnik zur Wasserreinigung ist unseres Wissens neu und
besitzt ein beachtliches Innovationspotenzial.
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7 Zeolith-gestitzte Katalysatoren zur Hydrodehalogenierung und
Hydrierung von Schadstoffen im Grundwasser

CHRISTOPH SCHUTH, NIKOLAI-ALEXEJI KUMMER

Eberhard-Karls-Universitat Tibingen, Institut fiir Angewandte Geologie, Sigwartstral3e 10,
72076 Tibingen, e-mail: schueth@uni-tuebingen.de

7.1 Einleitung und Aufgabenstellung

Der vorliegende Bericht enthélt eine Zusammenfassung der Ergebnisse des vom
Bundesministerium fir Bildung und Forschung (BMBF) geférderten SAFIRA-
Teilprojekts B 3.2: ,Zeolith-gestltzte Katalysatoren zur Hydrodehalogenierung und
Hydrierung von Schadstoffen im Grundwasser (Férderkennzeichen: 02WT9941/1)
Uber die Projektlaufzeit vom 01.07.1999 bis zum 31.06.2003. Aufgabenstellung und
Ziel dieses Teilprojekts war es, in Laborversuchen das Potenzial sowie die Limitie-
rungen einer reduktiven katalytischen Dehalogenierung und Hydrierung halogenierter
aromatischer und aliphatischer Kohlenwasserstoffgemische in wéassriger Phase zu
ermitteln. Dartber hinaus sollte die Langzeitstabilitdt der entwickelten Edelmetall-
katalysatoren beim Einsatz in der in Bitterfeld errichteten Pilotanlage unter Atmos-
pharendruck und Grundwassertemperaturen Uberprift werden.

7.2 Projektansatz

Bei den klassischen abiotischen Sanierungstechniken fur kontaminierte Grundwéasser
erfolgt in der Regel nur eine Verlagerung und Aufkonzentrierung von Schadstoffen in
einer zweiten Phase (z.B. Aktivkohle), die eine Nachbehandlung verlangt. Ein grund-
legend anderer Sanierungsansatz beruht auf Methoden die von vornherein schad-
stoffzerstérenden Charakter aufweisen, also keinen weiteren Aufbereitungsschritt
erfordern. Dazu gehdren z.B. thermische, oxidative oder biologische Methoden.

Anfang der 90er Jahre wurde das Potential von O-wertigem Eisen zur reduktiven
Dehalogenierung von chlorierten Schadstoffen erkannt (Gillham und O’Hannesin,
1994; Matheson und Tratnyek, 1994) und es wird seit einigen Jahren mit guten
Erfolgen in sog. ,Reaktiven Wanden’ zur in situ-Grundwassersanierung eingesetzt
(Gillham, 1993). Die Einsatzmdglichkeiten dieser Methode beschranken sich jedoch
im wesentlichen auf Schadensfalle mit chlorierten aliphatischen Schadstoffen wie
Trichlorethylen (TCE) und Perchlorethylen (PCE) da eine Reaktivitdt gegeniber
anderen relevanten Schadstoffgruppen, z.B. aromatische Verbindungen wie Chlor-
benzole oder chlorierte Biphenyle, nicht gegeben ist. Selbst fur TCE oder PCE ist mit
Halbwertszeiten im Stundenbereich zu rechnen (Arnold und Roberts, 2000).

Auf Edelmetallen beruhende katalytische Verfahren haben den Vorteil, dass eine
breite Reaktivitat bei aromatischen und aliphatischen halogenierten Verbindungen
gegeben ist (Hoke et al., 1992; Kovenklioglu et al., 1992; Schreier und Reinhard,
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1995; Schlimm und Heitz, 1996; Schith und Reinhard, 1998). AulRerdem sind,
abhangig vom Katalysator, schnelle Reaktionsraten mit Halbwertszeiten im Bereich
von Sekunden bis wenigen Minuten erreichbar (Lowry und Reinhard, 1999; Schad et
al., 2003). Idealerweise wird der Katalysator in der Reaktion nicht verbraucht. Damit
sind theoretisch unendliche Standzeiten der Katalysatoren mdglich.

Das Hauptproblem, welches bisher eine Anwendung dieses Verfahrens in der Praxis
verhindert, ist die schnelle Deaktivierung von Edelmetallkatalysatoren durch die oft
komplexe Grundwasserchemie. Besonders die Sorption schwefelhaltiger ionischer
Wasserinhaltsstoffe auf den katalytisch aktiven Metalloberflachen kann zum vollstan-
digen Verlust der Abbaueigenschaften fiihren (Siantar et al., 1996). Die Langzeit-
stabilitét ist jedoch Voraussetzung fiir einen wirtschaftlichen und damit konkurrenz-
fahigen Einsatz dieser Methode.

7.3 Grundlagen

Durch Katalysatoren ermdéglichte oder unterstitzte Reaktionsverlaufe sind in der
chemischen Synthese oder Verfahrenstechnik weit verbreitet. Typischerweise
werden diese Katalysatoren jedoch bei hohen Dricken und Temperaturen in der
Gasphase oder in organischen Lésungsmitteln eingesetzt. Standardkatalysatoren fur
einen Einsatz in einem so komplex zusammengesetzten Medium wie Grundwasser
sowie unter Umgebungsbedingungen sind entsprechend nicht verfligbar.

Katalysatormetalle und Tréagermaterialien

Katalytisch aktive Metalle sind in den Gruppen VIlIb und Ib des Periodensystems zu
finden, wobei Katalysatoren auf Basis von Palladium, Platin, Rhodium oder Ruthe-
nium weit verbreitet sind. Die Metalle weisen dabei unterschiedliche Reaktivitaten
auf. Wahrend Palladium etwa eine sehr gute Aktivitdt bei Dehalogenierungsreak-
tionen zeigt, ist bei Rhodium eine deutlich bessere Hydrieraktivitét festzustellen.

Zur Katalysatorherstellung wird das Edelmetall in der Regel durch Trankimpragnie-
rung dispers auf geeignete Tragermaterialien mit groen spezifischen Oberflachen
aufgebracht, um eine mdéglichst grof3e Metalloberflache bei geringem Metalleinsatz
zu erreichen. In der Regel werden Metallgehalte von ca. 0,1 % — 1 % (Gewicht)
realisiert. Verbreitete Tragermaterialien sind etwa Aktivkohlen oder Metalloxide wie
Alumina.

MaRgeschneiderte Katalysatoren

Die Hauptkontaminante im Grundwasser an der Bitterfelder Pilotanlage ist eindeutig
Chlorbenzol mit einem Anteil von ca. 95 % an dem Gesamtgehalt der identifizierten
organischen Schadstoffe. Dartiber hinaus sind 1,4-Dichlorbenzol und 1,2-Dichlorben-
zol sowie Benzol Uber den gesamten Versuchszeitraum nachweisbar. Chlorierte
Ethene (VC, TCE und PCE) sowie Ethane (1,1,2,2 TCA) werden nicht regelmafig
nachgewiesen und spielen im Bereich der Pilotanlage eine untergeordnete Rolle.
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Damit ist bei der Auswahl eines geeigneten Katalysatoredelmetalls eindeutig der
Schwerpunkt bei einer guten Dehalogenieraktivitat zu sehen, wobei hier Palladium
die héchste Aktivitat aufweist.

Palladium ist bei Anwesenheit von Wasserstoff in der Lage, eine reduktive Dehalo-
genierung von chlorierten Kohlenwasserstoffen in wéassriger Phase nach der allge-
meinen Reaktionsgleichung R-Cl + H, [0 R-H + HCI bei Umgebungsbedingungen zu
katalysieren. Neben der Dechlorierung von chlorierten Ethenen wie TCE und PCE zu
Ethan als Endprodukt sind auch viele aromatische Verbindungen, darunter Chlor-
benzole, abbaubar. In Abbildung 7.1 sind einige Beispielreaktionen mit aromatischen,
bzw. cyclischen Verbindungen aufgefihrt.

CeHaCly CeHsCl CeHe

Abbildung 7.1: Beispielreaktionen aromatischer (bzw. cyclischer) Verbindungen mit einem
Palldiumkatalysator in wasserstoffgeséattigter wassriger Phase unter
Umgebungsbedingungen (Schith und Reinhard, 1998).

Neben der Aktivitédt des Metalls ist bei der Katalysatorauswahl die Rolle des Trager-
materials, welches die Oberflache zur Metallimpragnierung bereitstellt, nicht zu
unterschatzen. So kann das Trégermaterial durch seine physikalisch-strukturellen
Eigenschaften einen wesentlichen Beitrag zur Leistungsféahigkeit eines Katalysators
liefern. Selektive Katalysatoren sind z.B. durch Einsatz mikropordser Tragermateria-
lien mit einstellbaren Porengréfien erreichbar oder durch hydrophile/hydrophobe
Oberflachen, die durch eine veradnderbare Elementverteilung im Kristallgitter
kristalliner Tragermaterialien hervorgerufen werden kénnen.

Insbesondere zeolithische Tragermaterialien erlauben eine solche Einstellung von
PorengréRen oder Oberflachenpolaritaten. Zeolithe sind mikroporése, kristalline
Aluminosilikate mit einem Poreninnendurchmesser zwischen 0,25 nm und 1nm. Die
Hohlraumdimensionen liegen damit im Bereich von Durchmessern organischer Mole-
kule. Es gibt sowohl natirliche Zeolithe als auch synthetisch hergestellte Zeolithe,
deren Strukturen oft auf den naturlichen Kristallgittern beruhen. Die Gitter werden in
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allen Fallen aus SiO4 und AlO4” Tetraedern aufgebaut, die ber gemeinsame Sauer-
stoffatome zu einer dreidimensionalen Raumnetzstruktur verknipft sind.

Die aufgrund der AlO4-Einheiten hervorgerufene negative Ladung im Aluminosilikat-
gerust wird durch Kationen (meist aus der Alkali- und Erdalkali-Gruppe) kompensiert,
die sich in den Kanalen und Hohlrdumen des Gitters befinden. Sie haben keine
stitzende Funktion und lassen sich auch aufgrund der hohen Porositat der Zeolithe
leicht substituieren; Zeolithe werden deshalb h&ufig auch als lonenaustauscher
eingesetzt. Zu beachten ist hierbei allerdings, dass bei Anderung der Kationengréfie
oder bei Ersatz der einwertigen durch mehrwertige Kationen die Querschnitte der
Porendffnungen beeinflusst werden. Damit ist es mdglich, die Zugange zu den
Porendffnungen durch den lonenaustausch zu erweitern oder zu verengen, wodurch
spezifische Moleklltrennungen méglich werden.

Durch Variation des Si/Al-Verhéltnisses lassen sich Zeolithe unterschiedlicher Pola-
ritdt herstellen. Bei Erhéhung des Si/Al-Verhaltnisses durch Desaluminierung werden
Zeolithe unpolarer. Gleichzeitig wird das Eindringen von (hydrophoben) Kohlen-
wasserstoffen in die wasserfreien GerlUste erleichtert - zum einen aufgrund der
geringeren Zahl austauschbarer Kationen, zum anderen aber auch wegen der mit
fallendem Aluminiumgehalt abnehmenden negativen Ladung und der damit verbun-
denen steigenden Hydrophobie (Oleophilie) des Geriistes. Der Ubergang von einer
eher hydrophilen Struktur zu einer eher hydrophoben Struktur wird bei einem Si/Al-
Verhaltnis von ca. 7 erreicht (Flanigen, 1991; Weitkamp et al., 1992).

In diesem Projekt wurden stark hydrophobe Zeolithe vom Typ Y mit Porendurch-
messern von 0,74 nm und einem Si/Al Verhaltnis von 200 als Tragermaterial fur
Palladium eingesetzt (Y-200). Diese Kristallstruktur sollte zu einer Affinitdt zu den
abzubauenden hydrophoben Schadstoffen filhren sofern ihr Eindringen nicht durch
ihre GrolRe bzw. sterische Anordnung behindert wird; im Gegensatz dazu sollte diese
Struktur wenig attraktiv fir potentiell deaktivierende ionische Verbindungen sein.
Damit sollte es mdglich sein, das katalytisch aktive Metall (zumindest in den Poren)
vor einem Angriff von potentiell deaktivierenden lonen zu schitzen, auch wenn
deaktivierende lonen im Grundwasser vorhanden sind. Dieser Effekt konnte in
Modellsystemen fiir Sulfit nachgewiesen werden (Abbildung 7.2; Schith et al., 2000).
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Abbildung 7.2: Dehalogenierung von 1,2-Dichlorbenzol im Batch Experiment in deionisiertem
Wasser (offene Symbole) und in deionisiertem Wasser mit 30 mg/l Na,SO; (ausgefillte
Symbole). Links: Palladium auf einem Aluminiumoxid-Tréger. Schnelle Deaktivierung des
Aluminiumoxid-Katalysators durch Sulfit. Rechts: Palladium auf Zeolith Y-200. Deutlich
bessere Stabilitat bei Anwesenheit von Sulfit.

Betrieb der Katalysatoren in Durchflussreaktoren

Fur einen Betrieb der Katalysatoren in Durchflussreaktoren wird das Tragermaterial,
in diesem Fall Zeolithe des Typs Y-200, pelletiert um ein kdrniges, schittfahiges
Material zu erhalten. Die GréRRe der Pellets liegt dabei etwa bei 3 x 2 mm. Danach
wird das Edelmetall Palladium durch Trankimpragnierung aufgebracht, wobei durch
dieses Verfahren eine gute Dispersion des Metalls erreicht wird.

Abbildung 7.3 (links) zeigt das pulverférmige Zeolith-Ausgangsmaterial und den
pelletierten Katalysator, sowie eine Transmissionselektronenmikroskopische (TEM)
Aufnahme eines Zeolithkristalls nach der Impragnierung mit Palladium (rechts). Ein
Katalysator diesen Typs mit einer Palladiumbeladung von 0,5 % (Gewicht) wurde fur
den Betrieb in der Bitterfelder Pilotanlage von der Degussa AG hergestellt.

Abbildung 7.3: Links: Pulverférmige Zeolithe, pelletiert und mit Palladium imprégniert. Rechts:
Transmissionselektronenmikroskopische Aufnahme (TEM) von einem Zeolith Y200
trankimpragniert mit 1% Palladium.
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Die ausreichende Versorgung des Katalysators mit
dem Reduktionsmittel Wasserstoff ist ein zentraler
Punkt im Prozessablauf, da nur so ein effizienter
Schadstoffabbau gewéhrleistet ist. Dieses wird in
der Regel durch eine dazu ausgeristete Saule vor
der eigentlichen Katalysatorsé&ule erreicht. In dieser
Vorsdule befindet sich ein an einem Ende ver-
schlossener Silikonschlauch, der mittels eines am
anderen Ende angeschlossenen Wasserstoff-
generators oder einer Wasserstoffgasflasche unter
Druck gesetzt wird. Wasserstoff diffundiert durch
den Silikonschlauch und I6st sich im vorbei-
strémenden Wasser. Die zugegebene Wasserstoff-
menge kann mit einem elektronischen Durchfluss-
regler eingestellt werden. In Abbildung 7.4 ist das

System mit den zwei notwendigen S&ulen, rechts o N ,

die Saule zur Wasserstoffsattigung des Grund-  appiidung 7.4: Saule zur

wassers und links die anschlielende Saule gefillt Aufsattigung des Wassers

. . L .. mit Wasserstoff (rechts) und

mit dem pellletlerten Katalysa.tor, in einer Gelande- nachgeschaltete Katalysator-

anwendung in Denkendorf bei Stuttgart dargestellt. saule gefillt mit pelletierten,
Pd-imprégnierten Zeolithen
(links).

7.4 Ergebnisse

Der Ergebnissteil dieses Berichts gliedert sich in zwei Teile. Im Folgenden werden
zuerst exemplarisch Ergebnisse aus umfangreichen Laboruntersuchungen vorge-
stellt, die zu speziellen Fragestellungen im Hydrogeochemischen Labor des Geologi-
schen Instituts der Universitdt Tubingen durchgefihrt wurden. Danach werden
Ergebnisse aus der Bitterfelder Pilotanlage und aus zwei weiteren Feldanwendungen
vorgestellt, in denen das Verfahren unter Realbedingungen getestet wurde.

Ergebnisse aus Laborversuchen

In Laborversuchen sollten Deaktivierungsprozesse mit dem Ziel untersucht werden,
Lésungsansatze fiur dieses Problem zu entwickeln, die dann in Geldndeanwen-
dungen implementiert werden kdnnten. Dazu wurden Sdulenversuche durchgefihrt,
bei denen der Einfluss von verbreiteten Wasserinhaltsstoffe auf die Langzeitstabilitat
von Edelmetallkatalysatoren ermittelt werden sollte. Der Versuchsaufbau ist in
Abbildung 7.5 dargestellt.

Grundsatzlich wurde mit TCE versetztes deionisiertes Wasser mit einer Testlésung
dotiert und diese dann, nach Wasserstoffaufsattigung, durch eine mit Katalysator-
pellets gefillte Sdule gepumpt. Vor und nach der Katalysatorsdule wurden Wasser-
proben analysiert um die Abbauleistung zu Gberprtfen.
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Abbildung 7.5: Saulenversuchsaufbau zur Ermittlung des deaktivierenden Potentials
verbreiteter ionischer Wasserinhaltsstoffe. Mit TCE versetztes deionisiertes
Wasser wird mit der Testlésung dotiert und, nach Wasserstoffaufsattigung, durch
eine Saule (6 cm Lange, 1 cm 1) geflllt mit Katalysatorpellets gepumpt. Vor und
nach der Katalysatorsaule werden Wasserproben analysiert, um die Abbauleistung
zu Uberprifen.

Referenzprobe

Um die Ergebnisse aus den Versuchen mit Zusatz unterschiedlicher lonen mit der
unter Idealbedingungen zu erzielenden Abbauleistung vergleichen zu kénnen, wurde
im Saulenversuch eine Referenzsaule betrieben, bei der eine TCE Ldsung in deioni-
siertem Wasser (1mg/l) durch eine mit pelletiertem Katalysator (Pd/Al,O3) befiillte
Saule gepumpt wurde. Die

Pumprate wurde so eingestellt, — 1.25
dass eine Kontakizeit in der é;
Saule von ca. 1 min erreicht = |
wurde (ca. 2 ml/min). Abbildung % 075
7.6 zeigt die Ergebnisse dieser &
Referenzsdule. Es ist zu er- % 0,5
kennen, dass Uber den gesam- ‘E“
ten Versuchszeitraum von ca. = 0,25
600 Tagen sehr stabile Umsatz- |L_>
raten von ca. 50 % erhalten ;; 00 200 400 500
wurden. Ein leichter Trend zu © .
Zeit [Tage]

schlechteren Umsétzen bei zu-

oo Abbildung 7.6: Referenzsdule: Abbau von 1 mg/l TCE in
nehmender Versuchszeit konhte deionisiertem Wasser; Katalysator: 2 g Pd/Al,O3;
zwar aus den Daten abgeleitet Kontaktzeit ~ 1 min; stabile Abbauraten (iber ca.

werde, jedoch ist dies, be- 600 Tage.
trachtet man die lange Ver-
suchszeit, nicht signifikant.
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Die Halbwertszeit der Abbaureaktion betrug damit Gber den gesamten Versuchs-
zeitraum ca. 1 Minute. Auch die Massenbilanzen, die Uber die aus der Dehalo-
genierung von TCE entstehenden Produkte Ethen und Ethan aufgestellt wurden,
ergaben eine Kohlenstoffbilanz um 100% Uber die gesamte Versuchsdauer.

Einfluss von ionischen Wasserinhaltsstoffen

Im Folgenden werden ausgewdahlte Langzeitsaulenversuche vorgestellt, bei denen
gezielt der Einfluss von in Grundwassern verbreiteten ionischen Verbindungen auf
die Langzeitstabilitédt der Palladiumkatalysatoren untersucht wurde. Der Versuchsauf-
bau entspricht dem des Referenzversuchs (TCE-Abbau als Testreaktion, Kontaktzeit
in der Saule 1 min). Die hier dargestellten Versuche wurden ausgewahlt, da sie die
grundsatzlichen deaktivierenden Effekte exemplarisch aufzeigen sowie Losungsmég-
lichkeiten dargestellt werden kénnen.

Das erste Beispiel zeigt den Einfluss von unterschiedlichen Schwefelverbindungen
auf die Abbauleistung. In Abbildung 7.7 (links) ist ein Saulenversuch dargestellt, bei
dem der wéssrigen Phase ab ca. dem 25 Versuchstag Natriumsulfat in einer Konzen-
tration von ca. 500 mg/l (resultierende SO4* Konz.: ca. 340 mg/l, Na*-Konz: ca. 81
mg/l) zugegeben wurde. Uber die Versuchsdauer von ca. 80 Tagen konnte kein
signifikanter Rickgang der Abbauleistung beobachtet werden. Die etwas hoéheren
Abbauleistungen zu Versuchsbeginn kénnten eine Folge der schlechteren Massen-
bilanz sein und missen nicht auf eine Deaktivierung hinweisen, da die Kurven von
Massenbilanz und Abbauleistung Uber die gesamte Versuchsdauer in etwa
aquidistant verlaufen. Dieser Versuch lasst darauf schlielRen, dass sowohl Na* lonen
als auch SO4* lonen keinen negativen Einfluss auf die Abbauleistung haben. Wie bei
dem Referenzversuch werden nach ca. 80 Tagen Umsatzraten von ca. 50% erreicht.

; / j CIC, (TCE)

0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
Zeit (Tage) Zeit (Tage)

-
-

/@ Massenbilanz
Q * W bLad \

0.5

e
2}

CIC, (TCE)

c (Auslass/Einlass) (')
c (Auslass/Einlass) (')

Abbildung 7.7: Abbau von TCE (1 mg/l) in deionisiertem Wasser mit einem Pd/Al,O; Katalysator im
Saulenversuch. Kontaktzeit 1 min. Links: (0 Zugabe von ~ 500 mg/l Na,SO,. Rechts: [
Zugabe von ~ 500 mg/I Na,S. [0 Spilung mit deionisiertem Wasser [0 Spulung mit H,O,
10/a/l.
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Abbildung 7.7 (rechts) zeigt aulierdem einen zweiten Versuch, bei dem deionisiertem
Wasser 500 mg/I Natriumsulfid zugegeben (resultierende Na* Konz.: ca. 150 mg/l;
S% Konz.: ca. 200 mg/l). Es ist deutlich zu erkennen, dass diese Zugabe eine
spontane, nahezu vollstédndige Deaktivierung zur Folge hat. Da Natriumionen nicht
deaktivierend wirken (Abb. 7.7 links), muss die deaktivierende Wirkung auf die
Sulfidionen zuriickzuflihren sein. Das verhéltnismafig kleine Sulfidion (lonenradius
184 pm) bzw. die je nach pH-Bereich gebildeten HS™ lonen und das nicht-ionische
H.S sind offensichtlich in der Lage, die reaktiven Zentren auf den auf dem
Aluminiumoxidtrager relativ freiliegenden Palladiumoberflaichen zu belegen und
damit zu deaktivieren. Mittels einer 2 stiindigen Spilung mit dem starken Oxidations-
mittel Wasserstoffperoxyd (wéssrige Lésung an H,O, mit einer Konzentration von ca.
10 g/l) kann jedoch ein Grolteil der Reaktivitat (auch wiederholt) wiederhergestellt
werden. Zusammenfassend kann also festgestellt werden, dass Sulfid zwar eine
spontane Deaktivierung der Palladiumoberflachen zur Folge hat, eine Reaktivierung
ist aber selbst bei den hier sehr hoch gewéhlten Sulfidkonzentrationen durch
einfaches Spulen mit Wasserstoffperoxyd méglich. Es ist deshalb anzunehmen, dass
hier keine starken Bindungen in Form einer Chemisorption eingegangen werden.

Auch bei Zugabe einer Kupfersulfatidsung (500 mg/l; resultierende Konzentration
Cu?* ca. 200 mg/l; SO4* ca. 300 mg/l) erfolgt eine schnelle und vollstindige Deakti-
vierung des Katalysators (Abbildung 7.8). Die Deaktivierung wird durch Kupfer(ll)-
ionen verursacht. Sowohl durch mehr-
tégiges Spilen mit deionisiertem Was-
ser als auch durch eine mehrstiindige @\ /@\ ‘/@
H202-Spllung konnte nur ein kleiner 14
Teil der Reaktivitdt wieder hergestellt
werden. Dieser Befund deutet darauf
hin, dass es sich hier um keine reine

Massenbilanz

c (Auslass/Einlass) (')

0.5

Physisorption der Kupferionen auf den W
Palladiumoberflachen handelt, sondern o6 768
dass Bindungen in Form einer Chemi- .
sorption eingegangen werden. Eine 0 10 20 30 40 50
Spilung des Katalysators mit einer Zeit (Tage)
Ammoniaklésung (NH; - Konz.: ca. Abbildung 7.8: Abbau von TCE (1 mg/l) in
10 g/|) ist jedoch in der Lage einen de|0n|3|erter_n Wz?_sser mit einem Pd/AI203_

) o . Katalysator im Sdulenversuch. Kontaktzeit
Grofteil der Reaktivitdt wiederherzu- 1 min. O Zugabe von ~500 mg/l CuSO,. [J
stellen. Dieser positive Effekt durfte auf §p9:ung m!;t aegnif(i)ertﬁmDVéaS__sler O ’
die Reaktion des Kupfers mit Ammo- Nﬂi_ung mit fzz 1297 = spdenmi

niak zurlckzufuhren sein. Kupfer(ll)-
lonen werden nach folgender Reaktion durch Ammoniak komplexiert:

Cu® 04 NH, 0 cu INH,[,*
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Damit konnte nachgewiesen werden, dass selbst bei scheinbar resistenter
Deaktivierung bei Kenntnis des deaktivierenden Stoffes, zumindest in diesem Fall,
geeignete Reaktivierungsmalnahmen getroffen werden kénnen.

Ergebnisse aus Feldanwendungen

Insgesamt wurde die Katalysatortechnologie wahrend der Projektlaufzeit in 3
Feldanwendungen, in der Pilotanlage in Bitterfeld, sowie auf Standorten in Backnang
und Denkendorf bei Stuttgart, erprobt. Im folgendem wird auf die Anwendungen in
der Bitterfelder Pilotanlage sowie am Standort Backnang naher eingegangen.

Ergebnisse aus der Bitterfelder Pilotanlage

Der Versuchsaufbau dieses Teilprojekts befand sich auf der 5. Arbeitsplattform in
Schacht 3 der Bitterfelder Pilotanlage. Das Grundwasser wurde Uber zwei Horizontal-
brunnen an der Basis des Schachts gefasst und zu den Reaktoren gepumpt. Im
Rahmen des Projekts wurden zwei segmentierte Reaktormodule installiert, die
prinzipiell unabh&ngig voneinander betrieben werden konnten. Jeder Reaktor besteht
aus 5 in Edelstahl ausgefuihrten Einzelsegmenten mit einer Lange von jeweils 20 cm
und einem Durchmesser von 15 cm (Abb. 7.9). Nach jedem Segment bestand Uber
einen Probenahmeport die Méglichkeit zur Probenahme. Auslass- und Einlassproben
konnten  automatisiert
direkt im Analytikge-
baude gezogen werden,
Proben aus den ein-
zelnen Segmenten
mussten im Schacht
genommen werden.

Im November 1999 wur-
den die Reaktoren erst-
malig mit Katalysator-
material beflllt und da-

raufhin in Betrieb ge- Abbildung 7.9: Segmentierter Reaktor, Detailaufnahme der

nommen. In der fol- Einzelsegmente (rechts). Der runde Druckausgleichsbehalter

genden Projektlaufzeit dient zur Kompensation von Flussschwankungen durch die
Pulsationen der Grundwasserférderpumpen.

wurden zahlreiche Ver-

suche mit unterschied-

lichen Ansatzen begonnen. Dabei musste zwei speziellen Problematiken im
Bitterfelder Grundwasser Rechnung getragen werden, die auch in der Pilotanlage
angetroffen wurden, namlich Sulfatreduktion im Aquifer sowie Sulfatreduktion in den
Reaktoren selbst.

Das eine mikrobielle Sulfatreduktion im Aquifer ablduft zeigt sich in einer quasi
permanente H,S Fracht des den Reaktoren zustrémenden Grundwassers. Bei
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Annahme einer Kohlenstoffquelle kann diese Sulfatreduktion mit folgender
Reaktionsgleichung beschrieben werden:

CH,COOH 0 SO;” 08" 02C0O, 020H" 0 H,S

Es kann dariber hinaus aber auch durch die aktive Zugabe von elementarem
Wasserstoff in der Katalysatorsdule zur Sulfatreduktion nach folgender Reaktions-
gleichung kommen:

H,080;" 08" 02H,0020H" 0 H,S

Dazu wird angenommen, dass eine sulfatreduzierende Bakterienpopulation mit dem
geférderten Grundwasser in den Reaktor gelangt und dort festgelegt wird. Durch den
permanent zudosierten Wasserstoff wird dann die Sulfatreduktion angeregt. Dieser
Prozess konnte in den Versuchen durch einen Anstieg der H,S Konzentrationen
entlang der Reaktorsaule mehrmals nachgewiesen werden.

Diese unterschiedlichen Problematiken wurden bei den Versuchen in der Pilotanlage
durch zwei unterschiedliche Lésungsanséatze berucksichtigt.

Die H,S Gehalte des Grundwassers sollten durch Vorschalten einer Eisenschiittung
vor die Katalysatorschittung durch Fallung reduziert werden.

Mikrobielle Sulfatreduktion in der Katalysatorsdule sollte durch periodische
Spulungen (taglich far 15 Minuten) des Reaktors mit einer H,O, Lésung mit einer
Konzentration von ca. 5 g/l verhindert werden.

Im folgendem werden exempla-
risch die Ergebnisse eines am
27.03.2001 begonnenen Versuchs
dargestellt. Der Aufbau der Saule
ist in Abbildung 7.10 dargestellt.
Die unteren beiden Saulenseg-
mente wurden mit einer Mischung
aus Eisengranulat und Quarzsand
in einem Volumenverhaltnis von
1:2 beflllt. Damit sollte verhindert

) E i il
S o . | TLEUEIAT

Abbildung 7.10: Saulenaufbau fiir den am 27.03.2001

werden, dass etwaige H>S Gehalte neugestarteten Versuch. Die linken beiden
im zuflieRenden Grundwasser den Segmente sind mit einer Mischung aus Eisen
. . und Sand gefiillt. DarGber wird das Modul zur
Katalysator erreichen.  Daruber Wasserstoffsattigung (Mitte) und zwei Module
wurde das Modul zur Wasserstoff- gefiillt mit Katalysator aufgebaut (rechts). Die

Eisen/Sand Mischung und der Katalysator

sattigung eingebaut, in dem ein wurden in einem Nylonnetz verpackt.

unter Ho-Druck gehaltener Silikon-

schlauch verlegt ist. Die beiden letzten Module wurden mit dem Zeolith-Katalysator
beflllt. Die Eisen/Sand Mischung sowie der Katalysator wurden in Nylonnetze
verpackt um ein einfacheres Beflillen und Entleeren der S&aulensegmente zu
ermoglichen. Im Anlagenbetrieb wurde zwischen dem zweiten Eisensegment und
dem Segment zur Wasserstoffsattigung die periodische Zugabe von H;O, zur
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Verhinderung einer sulfatreduzierenden Biologie durchgefiihrt (tadgliche Spullungen
mit H,O, fir 15 Minuten mit einer Konzentration von ca. 5 g/l). Die Flussrate in
diesem Versuch wurde auf 20 Liter pro Stunde eingestellt, so dass die Kontaktzeit in
jedem Katalysatorsegment etwa 3 Minuten betrug (jeweils 1000 g Katalysator mit
einer Schuttdichte von ca. 0,5 kg/l, entsprechend einem Porenvolumen von ca. 1
Liter).

Abbildung 7.11 zeigt die Ergebnisse in der Anfangsphase dieses Versuchs. Dabei
sind die Chlorbenzolgehalte bzw. Benzolgehalte nach dem zweiten Eisensegment
sowie nach jedem der beiden Segmente mit Katalysator geplottet. Es ist gut zu
erkennen, dass in den ersten 5 Tagen des Versuchs in beiden Katalysatorsegmenten
ein deutlicher Chlorbenzolabbau stattfindet, wobei in beiden Segmenten in etwa
ahnliche Abbauleistungen erreicht werden (links). Dieser Abbau wird auch durch die
Benzolgehalte, das entstehende Dehalogenierungsprodukt, bestatigt (rechts).
Danach kommt die Katalysatoraktivitdt jedoch zum Erliegen und konnte auch durch
wiederholtes und langeres Spilen mit Wasserstoffperoxyd nicht wieder reaktiviert
werden. Die nicht ausgeglichene Massenbilanz in der ersten Phase ist auf eine
anfangliche Sorption des Chlorbenzols zw. Benzols in den Zeolithen zuriickzufiihren.
Weitere Neustarts mit gleichen Saulenaufbauten zeigten ahnliche Ergebnisse.

Die sehr schnelle Deaktivierung der Katalysatoren in der Pilotanlage kann fir diese
Versuchen nicht vollstandig mit der H,S Bildung durch Sulfatreduktion erklart werden,
da anfanglich kein H>S in den Reaktoren nachgewiesen wurde. Das belegt die
Effektivitat der getroffenen GegenmalRnahmen, Vorschalten einer Eisenschittung zur
Fallung des H,S sowie periodische H,O, Spilungen.
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Abbildung 7.11: Ergebnisse des am 27.03.2001 gestarteten Versuchs. Links die Entwicklung der
Chlorbenzolkonzentrationen in der ersten Versuchsphase, rechts die entsprechende
Entwicklung des Dehalogenierungsproduktes Benzol.

Zur Aufklarung des Deaktivierungsmechanismus wurden deshalb die in den
Versuchen in der Pilotanlage deaktivierten Katalysatoren ausgebaut und zur
Charakterisierung und Reaktivierung nach Tubingen gebracht. Hierzu wurden einige
Gramm der Katalysatorpellets grindlich mit deionisiertem Wasser gespdult. Ein Tell
der Pellets wurde getrocknet, ein weiterer Teil in eine Edelstahlsédule eingebaut und
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Uber mehrere Stunden mit einer H,O, Lésung (~10 g/l) gesplilt und auf seine
Reaktivitdt mit TCE als Substrat getestet. Danach wurde der Katalysator wieder
ausgebaut, mit deionisiertem Wasser gespult und getrocknet.

Die getrockneten Proben wurden am MPI fir Kohlenforschung mittels Rdéntgen-
photoelektronspektroskopie (XPS) auf Elementverteilungen untersucht. Mit dieser
Methode kann nicht speziell auf eine Palladiumoberflache focusiert werden, sondern
es wird ein Summenspektrum Uber einen gréReren Bereich erhalten. Damit erhalt
man also nicht spezifisch Informationen Uber eine Belegung von Pd-Oberflachen,
man bekommt jedoch einen Uberblick (iber die Elemente, die wahrend des Einbaus
und Betriebs der Katalysatoren in der Pilotanlage auf oder in den Katalysatoren
abgelagert wurden.

In Abb. 7.12 sind die XPS Spektren im relevanten Energiebereich von 40 — 200 eV
von drei in Bitterfeld deaktivierten Katalysatoren dargestellt, die vor der Messung nur
mit deionisiertem Wasser gesplult wurden (ausgebaut aus den Reaktoren in Bitterfeld
am 12.03.01 bzw. am 27.06.01). Die jeweiligen Tragermaterialien, 2 Proben mit
Trager Zeolith Y-200 und eine Probe mit Trager Aluminiumoxid, lassen sich gut
anhand der charakteristischen

Elemente erkennen (viel Si Si Si Al

und wenig Al bei dem hydro- P SS P
phoben Zeolith Y-200, aus-
schliellich Al beim Aluminium-
oxid). Die Eisenpeaks dirften Fe Fe
aus der vorgeschalteten Eisen-

schuttung zur Sulfidféllung er-
klaren. Y-200 Bit deak (27.06.01)
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Neben den erwarteten Si, Al,
und Fe Peaks ist deutlich zu e
erkennen, dass in allen drei
Proben Phosphor gefunden NZQB"deak“Z(B-olL/\_«NJU'\M
wurde, wahrend Schwefel nur
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g5
L

b.elm l.(atalysator mit Aluml— Binding Energy (eV)
hiumoxidirager nachgewiesen Abbildung 7.12: XPS-Untersuchungen von in der
werden kann. Diese Element- Bitterfelder Pilot-anlage deaktivierten Katalysatoren.
verteilung ist tUberraschend, da Vor den Messungen wurden die Katalysatorpellets
. ’ mit deionisiertem Wasser griindlich gespilt. Ange-
Schwefel als die Hauptkompo- geben sind die identifizierten Elemente anhand der
nente, die zur Deaktivierung charakteristischen Bindungsenergien. Die Datums-

- angabe bezieht sich auf das Ausbaudatum aus den
beitragt, vermutet wurde. Nach Reaktoren. Die jeweiligen Tragermaterialien lassen
diesen Ergebnissen koénnte sich gut anhand der charakteristischen Elemente

erkennen (viel Si und wenig Al bei dem hydrophoben
auch Phosphor, etwa aus Pro- Zeolith Y-200, ausschliesslich Al beim Aluminium-
dukten der ehemaligen Pesti- oxid).

zidproduktion, eine wichtige
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Rolle bei der Deaktivierung spielen. Diese Produkte wurden zwar im Grundwasser an
der Pilotanlage nicht nachgewiesen, es ist jedoch nicht auszuschlie3en, dass geringe
Mengen im Grundwasser vorhanden sind oder dass es sich um gut wasserldsliche
Verbindungen handelt, die bei der Routine-headspaceanalytik nicht erfasst werden.
Es Uberrascht auch, dass Schwefel nur beim Katalysator mit Aluminiumoxidtrager
nachgewiesen werden konnte, wahrend in den Spektren der Zeolithe keine
Schwefelpeaks erkennbar sind. Es kénnte daraus der Schluss gezogen werden,
dass schwefelhaltige Verbindungen, wenn sie hydrophob sind, nicht in die Porositat
der Zeolithe eindringen kénnen und damit eine Schutzwirkung erreicht wird, die beim
Aluminiumoxid fehlt. Fir den eindeutigen Beleg dieser Mdglichkeit gibt es jedoch
keine ausreichende Datenbasis.

Der deaktivierte, am 27.06.01 aus dem Reaktor in der Pilotanlage ausgebaute
Katalysator, wurde mit H,O, gespillt und dann wiederum mittels XPS untersucht.
Abb. 7.13 zeigt einen Vergleich der XPS Spektren der deaktivierten und der
gespulten Probe. Es ist zu erkennen, dass nach der H,O, Spilung nur noch die
durch den Zeolithtrédger bedingten Si und Al Peaks vorhanden sind. Sowohl die
Eisen, als auch die Phosphorpeaks sind in der gespilten Probe nicht mehr
nachweisbar. In einem Aktivitdtstest der gespulten Probe mit TCE als Testsubstrat
konnte gezeigt werden, dass die Reaktivitdt des Katalysators nahezu vollstandig
wiederhergestellt war.

Die Befunde aus den Reak- A

o i q A
tivierungsversuchen und den S S

XPS Messungen haben ge- P sS P
zeigt, dass zumindest im
Labor die in Bitterfeld deak- Fe Fe
tivierten Katalysatoren wieder

regeneriert werden konnten.
Es kann aullerdem vermutet hosping =" “”‘"”\J

Y-200 Bit deak (27.06.01)
werden, dass Phosphorverbin-
dungen bei der Deaktivierung

eine Rolle spielen. Das ist "208tdak@@060) s d

jedoch kein zwingender L

Schluss, da durchaus andere T 1w 1w & »
Elemente an der Deakti- Binding Energy (eV)

vierung beteiligt sein kdnnten, Abbildung 7.13: Vergleich der XPS-Spektren des in der
die mit der Nachweisgrenze Bitterfelder Pilotanlage deaktivierten Zeolith Y-200

Katalysators und des gleichen Katalysators nach
der XPS Methode nicht Spulung mit einer H,O, Ldsung. Nach der H,0,
nachweisbar sind. Diese Spilung sind nur noch die durch den Zeolithtréger

. . . bedingten Si und Al Peaks vorhanden.
Nachweisgrenze liegt bei ca.

0,2 — 2 Atom-%. Auch bei der Eindringtiefe sind der Methode Grenzen gesetzt, die
bei ca. 1-5 nm liegen. Warum in der Bitterfelder Pilotanlage keine Reaktivierung bei
den auch dort stattfindenden H,O, Spulungen gelingt ist unklar. Ein Grund kénnte in
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einer permanenten Fracht des Grundwassers mit deaktivierenden Verbindungen
liegen, die nach jedem Reaktivierungsversuch eine erneute Deaktivierung ausldst.

Aus der Geschichte der Chemieproduktion im Bitterfelder Raum kann vermutet wer-
den, dass Produkte, Zwischenprodukte oder auch Abbauprodukte der Pestizid-
produktion fir die beobachteten Effekte mitverantwortlich sein kénnten. In der
Bitterfelder Pestizidproduktion sind in groRen Mengen organische Schwefel- und
Phosphorverbindungen hergestellt worden, wie z.B. Dimethoat (Bi 58). In GC-MS
screenings des in der Pilotanlage geférderten Grundwassers konnte Thiophen
identifiziert werden. Am Standort Greppin wurde neben einer Vielzahl anderer
Verbindungen auch Diphenylsulfid, Dimethyldisulfid und Propanthiol nachgewiesen
(Abbildung 7.14). Diese vier Verbindungen wurden in Laborversuchen auf ihr
deaktivierendes Potential untersucht. In allen Fallen kam es zu starken Katalysator-
deaktivierungen. Da es sich hier nicht um ionische Verbindungen handelt ist auch ein
Eindringen dieser Verbindungen in die Poren der Zeolithe wahrscheinlich. Eine
permanente Belastung des Grundwassers mit diesen Verbindungen oder mit Abbau-
produkten wirde entsprechend zu einer permanenten Katalysatordeaktivierung
fuhren. Damit ist das Verfahren unter den Bedingungen wie sie im Bereich der
Pilotanlage anzutreffen sind, nicht ohne weiteres implementierbar.

- ("
[ #
Ce k % Thiophen
< e Diphenylsulfid C4H,S
\ C12H1OS

xS », %

Dimethoat (Bi 58) © < w g /

CsH12NO3PS, W e " ¢
¢
Dimethyldisulfid Propanthiol
C2HgS2 C3HgS

Abbildung 7.14: Im Grundwasser an der Pilotanlage bzw. in Greppin vermutete und
nachgewiesene organische Schwefel- und Phosphorverbindungen mit starkem
deaktivierendem Potential.

Ergebnisse vom Standort Backnang

Am Standort eines Elektronikunternehmens in Backnang bei Stuttgart wurde nach
umfangreichen Voruntersuchungen eine auf der Katalysatortechnologie basierende
full-scale Anlage Ende 2001 in Betrieb genommen. Dieses Beispiel zeigt, dass bei
glnstigen Vorraussetzungen diese Technologie durchaus Anwendungen finden
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kann, und das im Wettbewerb mit konventionellen Sanierungstechniken. Im
folgenden wird dieser Standort und die implementierte Anlage vorgestellit.

Die Grundwasserkontamination am Standort wird durch PCE, TCE und vor allem
durch die Abbauprodukte c-DCE und VC gepragt. Die Gesamtkonzentrationen
liegen, abhangig vom Grundwasserstand, zwischen 50 pmol/l und 250 pmol/l und
zeigen keinen signifikanten Rickgang seit Sanierungsmassnahmen vor etwa 15
Jahren begonnen wurden. Auf Grund der dichten Bebauung am Standort ist das
Schadenszentrum nicht zuganglich und auch in-situ Mal3hahmen nicht durchfiihrbar.
Deshalb ist die Sanierung beschrankt auf ,pump-and-treat’ Malnahmen zur
hydraulischen Sicherung mit Grundwasserbehandlung am Standort. Auf Grund der
Talrandlage des Standorts mit den typischen heterogenen Ablagerungen und
insgesamt geringen Durchlassigkeiten kann eine hydraulische Sicherung bereits mit
Pumpraten von wenigen Litern pro Minute erreicht werden.

Nach etwa einjahrigem - AKohle ]--»  Abgas
kleinskaligen Probebetrieb

wurde Ende 2001 die full- = =
scale Anlage in Betrieb D\
genommen, die in Abbil- OpO

i Séul Katalyator| Proben- | A-Kohl
dung 7.15 sch?matlsch dar- art, |1 [Sae | ot | Sae
gestellt ist. Ahnlich zum Satigung Ok~
Bitterfelder Aufbau wird das  H.Generatorund  Mano-

Durchflussregler  meter D/
Grundwasser vom Brunnen L [}---O =
. A
kommend zuerst mittels .
. - Abfl
eines Silikonschlauchs Grundwasserzufluss o vorn bfluss
. Zeitschaltuhr [—— 2~'2

unter Wasserstoffdruck mit mit Pumpe
Wasserstoff gesattigt. Da-

. ] Abbildung 7.15: Schematischer Aufbau der full-scale Anlage in
nach wird es durch die Backnang.

Katalysatorsdule gepumpt,

die mit ca. 20 kg (~ 40 L) des Palladium/Zeolith Y-200 Katalysators gefiillt ist. Bei
angenommenen Pumpraten von 1 — 3 Litern pro Minute und Porositdten der
Katalysatorschittung von etwa 50 % ergeben sich Kontaktzeiten zwischen 20 und 7
Minuten. Besonders bei den kurzen Kontaktzeiten ist kein vollstdndiger Abbau der
CKW zu erwarten. Das war auch nicht unbedingt Ziel der Anlagenauslegung, da der
Abbau mit einer Kinetik erster Ordnung beschrieben werden kann. Der weitere
Abbau geringer Restkontaminationen ist auf Grund der Reaktionskinetik sehr
uneffektiv. Etwaige Restkontaminationen werden deshalb in einer anschlielenden
Aktivkohlesaule entfernt. Das Grundwasser am Standort ist initial frei von HyS. Zur
Vermeidung des Aufwachsens einer sulfatreduzierenden Bakterienpopulation in der
Anlage durch die Hy-Zugabe wurde die Anlage jedoch per Zeitschaltuhr alle 42
Stunden mit einer H,O2-Lésung (10 g/l) fur 10 Minuten gesplilt.
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Die Anlage in Backnang wird mittlerweile seit etwa 2 Jahren betrieben. In dieser Zeit
wurden stark ansteigende CKW Konzentrationen im Einlass nachgewiesen, die von
ca. 50 — 80 pmol/l auf Werte von tber 200 pmol/l anstiegen. Damit wurde speziell bei
den sehr hohen Konzentrationen Wasserstoff mit einer Sattigungskonzentration von
800 pmol/l limitierend fur den Abbau. Deshalb werden Abbaudaten nur zwischen
Einlass (Port 1) und Port 3 gezeigt, da zwischen Port 3 und Port 4 (Saulenauslass)
auf Grund der Wasserstofflimitierung kein Abbau mehr stattfand.

In Abbildung 7.16 (links) sind die Einlasskonzentrationen und die Konzentrationen an
Port 3 Uber die gesamte Laufzeit der Anlage aufgetragen. Mit Flussraten zwischen
0,8 I/min und 1,8 I/min betrug die Kontaktzeit in diesem Saulenabschnitt zwischen
7,5 min und 19 min. Die Daten zeigen, dass Uber die zwei Jahre Laufzeit eine
effektive Dechlorierung der CKW erfolgte, obwohl speziell im 2. Jahr bei hohen
Einlasskonzentrationen signifikante CKW-Konzentrationen im Ausla® nachgewiesen
wurden. Massenbilanzen basierend auf den gemessenen Ethangehalten, das
Produkt der Dechlorierung, lagen generell zwischen 80 % und 110 %.

250 20

—e— Einlass Port 1
—O— Auslass Port 3

200 -

-
o

150 -

100

Halbwertszeit (min)
)

(3]

50 ¢

CKW Gesamtkonzentration (umol/l)

(] 150 300 450 600 750 0 150 300 450 600 750
Zeit (Tage) Zeit (Tage)

Abbildung 7.16: Links: Vergleich der CKW Gesamtkonzentrationen im Einlas (Port 1) und an Port 3.
Rechts: Halbwertszeiten fur den CKW Abbau bezogen auf die Summe der CKW.

Um die Abbauleistung mit den unterschiedlichen Durchflussraten zu normalisieren
wurden Halbwertszeiten fir den CKW-Abbau berechnet (Abb. 7.16 rechts). Wahrend
der ersten 500 Tage lagen die Halbwertszeiten in der Regel zwischen 1,5 und 3
Minuten. Zwischen 130 und 220 Tagen konnten keine CKW in Port 3 nachgewiesen
werden (Nachweisgrenzen VC 0.05 ymol/l; c-DCE, TCE 0.2 ymol/l; PCE 0.3 pmol/l),
so dass hier Halbwertszeiten besser als 1,5 Minuten erreicht wurden.

In einigen Fallen wurden deutlich l&ngere Halbwertszeiten, bis zu 18 Minuten,
beobachtet. Dieses pl6tzliche Nachlassen der Abbauleistung war in der Regel mit
Wasserstofflimitierungen und/oder Ausféllen der Pumpe zur H,O, Zugabe verbunden
und war bei anschlieRendem Normalbetrieb der Anlage voll reversibel.

Ab etwa dem 500. Tag des Anlagenbetriebes scheinen die Halbwertszeiten bis auf
etwa 5 Minuten anzusteigen. Es ist jedoch noch nicht erkennbar, ob es sich hier um
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einen Trend oder um normale Datenstreuung handelt. Insgesamt kann jedoch
festgehalten werden, dass sich der Katalysator, der in den zwei Jahren des
Anlagenbetriebes nicht gewechselt wurde, als ausgesprochen robust erwiesen hat.
Damit konnte an diesem Standort nachgewiesen werden, dass Katalyse mit
Edelmetallkatalysatoren selbst in einer Anwendung im Grundwasser Uber lange
Zeiten hohe und stabile Abbauleistungen zeigen kann. Diese Anlage ist unseres
Wissens nach die erste Anlage in der diese Anwendbarkeit gezeigt werden konnte.

7.5 Zusammenfassende Bewertung

Im Rahmen des SAFIRA Projekts konnten die Vorteile aber auch die Limitierungen
einer reduktiven Katalyse in wassriger Phase deutlich herausgearbeitet werden. Die
Kernaussage des Projekts ist, dass eine erfolgreiche Umsetzung der hier unter-
suchten Technologie in die Praxis stark standortabhangig ist. Fir den Standort der
Bitterfelder Pilotanlage musste auf Grund der speziellen Problematik erkannt werden,
dass diese Technologie nicht ohne weitere Forschungsanstrengungen implemen-
tierbar ist.

Die Ergebnisse aus der Pilotanlage und den begleitenden Laborversuchen stellen
aber nicht die Katalyse in wassriger Phase als Sanierungsvariante grundsétzlich in
Frage. Nach wie vor gilt, dass besonders die schnellen Reaktionsraten und die damit
mdglichen kompakten Reaktordimensionen kostenginstige L&sungen zulassen
sollten. Im Gegensatz zu Konkurrenztechnologien erzeugen katalytische Techno-
logien idealerweise auch keine sekundéren Schadstoffstrome die weiterbehandelt
werden muassen. Jedoch wurden in diesem Projekt die Risiken dieser Technologie
aufgezeigt, die fur jeden Standort individuell bewertet werden mussen.

Das durchaus standortbezogene Entscheidungen flr einen Einsatz dieser Techno-
logie fallen kénnen, belegt der wahrend dieses Projekts auch in die Untersuchungen
einbezogene Standort in Backnang. Hier wurde nach ca. einjahrigem Betrieb einer
Pilotanlage, in der spezielle Fragestellungen mit Bezug zur Bitterfeldproblematik
untersucht wurden, eine kommerzielle full-scale Anlage mit zeolith-gestitzten
Katalysatoren in wassriger Phase aufgebaut, die von einem Ingenieurbiiro betreut
wird. Diese Anlage ist zwar nur fiur relativ geringe Flisse bis ca. 300 I/h dimen-
sioniert, konnte aber im Vergleich zu klassischen Technologien, etwa Aktivkohle-
filtration, die wirtschaftlich bessere Lésung bieten und arbeitet seit etwa 2 Jahren
sehr erfolgreich. Damit ist diese Anlage unserer Kenntnis nach weltweit die erste
kommerzielle Anlage, die auf einer reduktiven Katalyse in wassriger Phase zur
Dehalogenierung chlorierter Schadstoffe beruht.

Zusammenfassend kann festgestellt werden, dass hiermit eine katalytische Methode
in wassriger Phase verfugbar ist, die sehr effizient eingesetzt werden kann, wenn
bestimmte Vorraussetzungen erfillt sind. Zum einen sollte das Grundwasser initial
frei von deaktivierenden Verbindungen sein, etwa H,S oder Chlor- und Phosphor-
organika. Das sollte in Vorversuchen getestet werden. Auflerdem muss das
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Aufwachsen einer sulfatreduzierenden Bakterienpopulation verhindert werden, z.B.
durch regelméafige Spilungen des Systems mit H,O,. Selbst wenn temporar die
Katalysatorleistung nachlassen sollte, z.B. durch Betriebsstérungen, kann in der
Regel eine Reaktivierung des Katalysators erreicht werden.
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8 Abbau von organischen Schadstoffen im Grundwasser durch
heterogen-katalytische Oxidation und die
Verfahrenskombination katalytische Oxidation mit aerob-
biologischem Abbau

JORG HOFMANN, UTE FREIER, MIKE WECKS, DIRK HANTZSCHEL

Institut fiir Nichtklassische Chemie e.V. an der Universitat Leipzig, Permoserstr. 15, D-04318 Leipzig,
e-mail: hofmann@inc.uni-leipzig.de

Das Vorhaben war in den SAFIRA-Projektverbund (Sanierungsforschung in regional
kontaminierten Aquiferen), das vom Projektbereich Industrie- und Bergbaufolgeland-
schaften des Umweltforschungszentrums Leipzig-Halle koordiniert wurde, einge-
bunden. Innerhalb dieses Vorhabens sollten unterschiedliche in-situ Methoden zur
Grundwassersanierung entwickelt und am Modellstandort in Bitterfeld getestet wer-
den. Der Schwerpunkt des Vorhabens bestand in der Entwicklung einer Grund-
wasserbehandlungstechnologie auf der Basis des oxidativ katalytischen Abbaus der
organischen Schadstoffe.

8.1 Einfiihrung

An einer Vielzahl alter Industriestandorte sind Boden und Grundwasser hoch und
komplex belastet. Verursacht wurden diese Kontaminationen durch Handhabungs-
verluste, Havarien, Zerstérungen im Zweiten Weltkrieg sowie unsachgemalie Ab-
lagerung von Neben- und Abfallprodukten.

Am Industriestandort Bitterfeld-Wolfen liegt aufgrund der {ber 100-jahrigen
intensiven Nutzung des Areals eine hohe und komplexe Belastung des Grund-
wasserleiters vor. Das Schadstoffspektrum wird von aromatischen Verbindungen und
halogenierten Kohlenwasserstoffen dominiert. Sie stammen aus den Haupt-
produktionsbereichen der Chlor- und Aromatenchemie mit der Pflanzenschutz-
mittelproduktion und der Farbenherstellung. Die angefallenen Nebenprodukte
wurden hauptsachlich deponiert. Durch eine unsachgeméafRe Anlage der Deponien
sowie durch Transport- und Handhabungsverluste wurden Chemikalien freigesetzt,
die man entweder unverandert oder partiell abgebaut als Kontamination im Grund-
wasser wiederfindet. Durch die mit der Einstellung des Braunkohlebergbaus
begonnene Grundwasseranhebung und das verheerende Hochwasser im Jahr 2002
hat sich die Situation im Bitterfelder Raum weiter zugespitzt.

Situation am Modellstandort in Bitterfeld

Mit Hilfe des Multi-Level-Probenahmesystems wurden in der Umgebung des
Modellstandortes in Bitterfeld tiefendifferenzierte hydrogeochemische Profile er-
mittelt. Sie zeigten eine starke Abhangigkeit des Schadstoffspektrums von der Tiefe
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und vom Standort der Probenahme. Sowohl im quartdren Grundwasserleiter als auch
in den Glimmersanden wurden organische Schadstoffe in hohen Konzentrationen
nachgewiesen, die sich qualitativ und quantitativ deutlich unterscheiden. Diese
starken Differenzen im Schadstoffspektrum sind auf unibersichtliche Stréomungs-
verhaltnisse, Adsorption der Organika an der Braunkohle, undurchlassige Trenn-
schichten und eine Vielzahl verschiedener Schadstoffquellen zurtickzufiihren.

Detaillierte Untersuchungen am Modellstandort haben gezeigt, dass im Grundwasser
der Schadstoff Chlorbenzol dominiert. Er wurde in Konzentrationen zwischen 10 und
20 mg/l nachgewiesen. In deutlich geringeren Mengen liegen 1,2-Dichlorbenzol und
1,4-Dichlorbenzol, 2-Chlortoluol sowie Benzol vor.

Die Salzfracht des anaeroben Grundwassers, insbesondere der Sulfat- und Chlorid-
gehalt (ca. 1 g/l), ist hoch. Die Belastung mit anorganischen Schadstoffen, wie z.B.
Schwermetalle, ist gering.

8.2 Verfahren zur Behandlung kontaminierter Grundwéasser

Biologische und physikalische Verfahren

Halogenierte Aromaten und stickstoffhaltige Kohlenwasserstoffe lassen sich zum Teil
nur schwer bzw. extrem langsam biologisch abbauen. Das gilt verstarkt unter
anaeroben Bedingungen.

Durch Adsorption an Aktivkohle kénnen unpolare organische Schadstoffe aus
Problemwé&ssern entfernt werden. Die Eignung zur Grundwasserreinigung wurde im
Rahmen eines anderen Teilprojektes untersucht. Die beladene Aktivkohle muss
periodisch ersetzt und regeneriert bzw. entsorgt werden.

Zur Entfernung leichtfliichtiger Halogenkohlenwasserstoffe wie z.B. Trichlorethylen
wird bevorzugt die Strippung mit Luft eingesetzt. Die in der Gasphase enthaltenen
organischen Verbindungen werden katalytisch verbrannt.

Chemische Verfahren, die direkt in der Wasserphase eingesetzt werden, unterteilt
man in oxidative und reduktive Technologien. Die reduktive Enthalogenierung mit
Eisen, z.B. in Eisen(0)-Reaktionswé&nden, wird in-situ zum Abbau aliphatischer
Chlorkohlenwasserstoffe eingesetzt. Diese Technologie kann jedoch nicht fur die
chloraromatischen Verbindungen eingesetzt werden.

Oxidationstechnologien

Fur die Umsetzung von biologisch schwer abbaubaren Schadstoffen wurden in
jungster Zeit oxidativ-chemische Verfahren entwickelt (HIMMEL et al., 2000). Diese
,=advanced oxidation technologies” setzen als Oxidationsmittel Luftsauerstoff unter
extremen physikalisch-chemischen Bedingungen sowie Wasserstoffperoxid und
Ozon ein. Der Vorteil dieser Verfahren gegentber o.g. etablierten physikalischen
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Methoden der Schadstoffabtrennung besteht darin, dass die enthaltenen Schadstoffe
durch chemische Oxidation in der Regel zu weniger toxischen Intermediaten umge-
setzt bzw. im Idealfall vollstdndig mineralisiert werden. Die im Folgenden kurz
beschriebenen Technologien zur Behandlung von Problemwassern sind aufgrund
der technologischen Voraussetzungen und Behandlungsbedingungen nur begrenzt
fur die in-situ Grundwasserbehandlung geeignet.

Nassoxidation mit Sauerstoff

Um mit Luftsauerstoff ausreichend hohe Abbauraten zu erzielen, muss bei héheren
Temperaturen und erhdhten Dricken gearbeitet werden. Beim Niederdruckverfahren
werden Driicke von 3 bis 60 bar und Temperaturen zwischen 50 und 200 °C ange-
wendet (WEICHGREBE, 1994). Beim Hochdruckverfahren werden die besseren
Lésungseigenschaften des Uberkritischen Wassers ausgenutzt (Druck: 60 bis
200 bar; Temperatur: ca. 300°C). In einzelnen Féllen wird als Oxidationsmittel
Wasserstoffperoxid eingesetzt, das nach katalytischer Aktivierung hohe Abbauraten
bei Temperaturen um 100°C und bei moderaten Dricken erlaubt.

Diese Verfahren finden insbesondere bei Abwédssern mit hoher Schadstofffracht ihr
Anwendungsfeld, weil die zum Aufheizen des Wassers notwendige Energie
zumindest partiell durch den exothermen Oxidationsprozess aufgebracht wird.

UV-aktivierte Oxidation mit Ozon bzw. Wasserstoffperoxid

Ozon und Wasserstoffperoxid selbst reagieren meist nur sehr langsam und nur mit
bestimmten organischen Verbindungen (KOLB et al., 1987). Bei der Aktivierung von
Ozon (KEARNEY et al.,, 1987) bzw. H,O, (EGENOLF et al., 1994) durch UV-
Strahlung bzw. heterogene oder homogene Katalysatorsysteme werden durch unter-
schiedliche Prozesse OH-Radikale freigesetzt, die sich durch ein hohes Oxidations-
potential auszeichnen. Die Technologien finden dann Anwendung, wenn schwer
biologisch abbaubare organische Schadstoffe im Problemwasser enthalten sind, die
in biologisch verwertbare Intermediate Gberfihrt werden missen.

Da Ozon selbst nicht lagerfahig ist, muss es vor Ort durch stille elektrische Entladung
hergestellt werden. Die Dosierung ist durch die geringe Léslichkeit in Wasser limitiert.
Das Handling stellt hohe technische Anforderungen an die Dosierung und die
Sicherheitstechnik.

Die Lagerung und Dosierung des flissigen Wasserstoffperoxids meist in Form von
Perhydrol (30%ige Lésung in Wasser) bereitet keine Probleme, wenn die katalytische
Zersetzung durch Verwendung entsprechender Materialien ausgeschlossen werden
kann. Die Anwendung von UV-Strahlern ist jedoch stets mit Energiekosten und
hohem technischen Installationsaufwand verbunden.
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Photokatalyse

Bei dieser Technologie werden die Schadstoffe an belichteten Halbleitermaterialien,
vorzugsweise Titandioxid, abgebaut (MINERO et al., 1995). Als Oxidationsmittel ist
Sauerstoff ausreichend, so dass auf den Einsatz von anderen kostenintensiven
Oxidationsmitteln verzichtet werden kann (LINDNER et al., 1994). Der Vorteil des
Verfahrens gegenlber der UV-aktivierten Oxidation mit Ozon und Wasserstoff-
peroxid besteht darin, dass mit Titandioxid als Photokatalysator kurzwelliges Licht bis
zu einer Wellenldnge von 400 nm eingesetzt werden kann. FiUr die technische
Anwendung muss der Katalysator weiter angepasst und entwickelt werden.

FENTON-Reaktion

Bei der homogenen Katalyse kommt neben Kupfer- und Manganverbindungen vor
allem Eisen zur Anwendung (SEWEKOW, 1993). Die als gel6ste lonen oder orga-
nische Komplexe eingesetzten Eisenionen reagieren mit Wasserstoffperoxid und
setzen dabei die hochreaktiven OH-Radikale frei und initiieren damit den Radikal-
kettenprozess. Dabei wird Eisen(ll) zu Eisen(lll) oxidiert. Um erneut mit Wasserstoff-
peroxid reagieren zu kdénnen, muss es in einer Nachfolgereaktion, z.B. Uber
photochemische Prozesse, wieder reduziert werden. Bei der Oxidation durch homo-
gene Katalysen bedeutet die Abtrennung der katalytisch wirkenden Schwermetalle
aus dem behandelten Wasser einen zusatzlichen technischen Aufwand. Die Techno-
logie wurde erfolgreich zur Abwasserbehandlung eingesetzt, bei der die Anzahl der
nacheinander zu schaltenden Verfahrensschritte stromungs- und steuerungstech-
nisch beherrscht werden kann. Fir den Einsatz als in-situ Verfahren ist die
Technologie ungeeignet.

Heterogen-katalytische Oxidation mit Ozon

In  der Trinkwasseraufbereitung hat sich mit dem ECOCLEAR-Verfahren
(LOGEMANN, 1995) ein heterogen-katalytisches Verfahren mit einem Festbett-
katalysator und Ozon als Oxidationsmittel etabliert. Aufgrund der begrenzten
Ldslichkeit des Ozons im Wasser bleibt das Anwendungsfeld jedoch auf den Bereich
Trinkwasser begrenzt, wo die Konzentration der Schadstoffe gering ist.

Léosungsansatz: Heterogen-katalytische Oxidation mit Wasserstoffperoxid

Um auf die aufwéandigen Trennoperationen nach der Fenton-Reaktion verzichten zu
kénnen, wurde im Rahmen des SAFIRA-Projektes untersucht, ob die katalytisch
wirksamen Metalle auf einem inerten Trager fixiert werden kénnen. Dadurch kénnen
die Vorteile des Oxidationsmittels Wasserstoffperoxid mit denen der heterogenen
Katalyse kombiniert werden.
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Verfahrensvorteile
Die Vorteile des Wasserstoffperoxids bestehen darin, dass es

- als 30%ige Lésung leicht handhabbar ist und einfach dosiert werden kann,
- bei sachgemalier Handhabung nicht gesundheitsschadlich ist,

- mit Wasser in jedem beliebigen Verhaltnis mischbar ist,

- preiswert ist,

- keine Belastung des zu behandelnden Abwassers durch organische oder
anorganische Reststoffe verursacht.

Der Vorteil des heterogen-katalytischen Prozesses besteht darin, dass durch die
Fixierung der katalytisch wirkenden Metallionen an der Oberflache der Oxidations-
prozess einstufig und mit einer vergleichsweise einfachen Festbetttechnologie
realisiert werden kann. Aufwéndige Trennoperationen sind nur dann notwendig,
wenn die Aktivkomponenten des Katalysators abgeldst werden sollten.

Die wichtigste zu |6sende Fragestellung ist die Auswahl bzw. die Entwicklung geeig-
neter heterogener Katalysatoren, die sich fur den konkreten Anwendungsfall durch
eine hohe Reaktivitat und Stabilitdt auszeichnen.

Heterogen-katalytische Oxidation als in-situ Technologie

Die heterogen-katalytische Oxidation erscheint fir die in-situ Sanierung von
Grundwasserleitern in einem funnel-and-gate-System besonders geeignet, weil

- der Energiebedarf der Technologie, hauptsachlich fir die Pumpen zur
Oxidationsmitteldosierung, niedrig ist,

- das Grundwasser nicht erwarmt wird und damit durch Temperaturgradienten
hervorgerufene Veranderungen der vertikalen Strdmungsverhaltnisse im
Grundwasserleiter auszuschlief3en sind,

- das zur Anwendung kommende Oxidationsmittel Wasserstoffperoxid mit
einem vertretbaren technischen Aufwand dosiert werden kann,

- die an einer inerten Oberflache fixierten Katalysatorkomponenten nicht in das
zu behandelnde Grundwasser gelangen und

- der in einer Nebenreaktion durch die katalytische Zersetzung des Wasser-
stoffperoxids freigesetzte Sauerstoff von den standorteigenen Mikroorganis-
men flr Abbaureaktionen genutzt werden kénnte.

Kombination von heterogen-katalytischer Oxidation und aerob- biologischem
Abbau

Bei der heterogen-katalytischen Oxidation von Problemwé&ssern wird durch die
Zugabe des Oxidationsmittels ein oxidierendes Milieu generiert, in dem auch aerobe
biologische Abbauprozesse ablaufen kdnnen. Wenn es gelingt, entweder im
Grundwasser vorhandene Mikroorganismen oder durch gezieltes Animpfen zuge-



Kapitel 8 157

fuhrte Mikroorganismen im Katalysereaktor anzusiedeln, kann die heterogen-
katalytische Oxidation mit dem aerob-biologischen Abbau kombiniert werden. Die
Voraussetzung fir eine effektive Arbeitsweise der entsprechenden Reaktoren ist die
Fixierung der Mikroorganismen mdglichst auf dem inerten Tragermaterial oder
Bindemittel des Katalysators, ohne dessen Aktivitat negativ zu beeinflussen. Wie bei
der heterogen-katalytischen Oxidation selbst werden auch hier hohe Anforderungen
an die Katalysatoren gestellt:

- hohe katalytische Aktivitat auch bei mikrobieller Besiedlung,
- Bestandigkeit unter Milieubedingungen (bezilglich Abwasserinhaltsstoffe),

- Fixierung von Biofilmen mit den Mikroorganismen, die den aerob-biologischen
Abbau vollziehen,

- keine negativen Einflisse auf die Mikroorganismen z.B. durch toxische
Schwermetalle,

- Bindemittel bzw. inertes Tragermaterial dirfen durch die Biologie nicht
geschéadigt werden.

Bei der Verfahrenskombination heterogen-katalytischer Oxidation und aerob-
biologischer Abbau kénnen Bedingungen gewéhlt werden, unter denen sich die
beiden Prozesse synergistisch ergdnzen. Dabei konnten, nach den vorliegenden
Erfahrungen aus dem Projekt, héhere Abbauraten erzielt werden als sich durch die
reine Addition der beiden Teilverfahren erwarten liel3en.

Katalysatoren

Fur die Untersuchungen wurden Vollmetall-, Trager- und Mischoxidkatalysatoren
eingesetzt, die aufgrund ihrer unterschiedlichen Struktur und chemischen Zusam-
mensetzung fur die verschiedenen Anwendungsfalle optimale Lésungen darstellen.

Tragerkatalysatoren bestehen aus einem inerten Trager, z.B. Aluminiumoxid oder
Tonerde, auf welchem durch Trénken und/oder thermische bzw. chemische
Behandlung eine Aktivkomponente aufgebracht wird. Als Tragerkatalysatoren
wurden ein eisenhaltiger Aluminiumoxidkatalysator vom Institut fur Energetik gGmbH
(PROTER et al., 1997) und edelmetallhaltige Katalysatoren der Siid-Chemie AG
(http://www.sued-chemie.de) eingesetzt.

Mischoxidkatalysatoren setzen sich aus bestimmten Metalloxiden zusammen, die
mit Hilfe eines Bindemittels in Strangform verpresst werden (http://www.sued-
chemie.de).

Vollmetallkatalysatoren bestehen aus Drahtgestricken verschiedener Legierungen,
an deren Oberflache durch ein thermisch-oxidatives Verfahren (Tempern) eine
katalytisch wirksame Schicht erzeugt wird (MOL-Katalysatoren) (GREGAREK et al.,
1997) bzw. durch ein geeignetes Aufdampfverfahren eine Aktivkomponente
aufgebracht wird (Rhodius-Katalysatoren).
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Abbildung 8.1: Katalysatoren: Mischoxidkatalysator SG 2157 (links), Tragerkatalysator Fe-03 (Mitte)
und Vollmetallkatalysator MOLoxW 2101 (rechts)

Vorgehensweise bei der Erprobung der katalytischen Oxidation

Bei der Auswahl der Katalysatoren fur einen konkreten Anwendungsfall wird in
aufeinander aufbauenden Entwicklungsschritten vorgegangen (HOFMANN et al.,
2000):

1.)  Schnelltests zur Bestimmung der Aktivitdt der Katalysatoren im
Labormalfistab,

2.) Untersuchungen in der bench-scale-Anlage,
3.) Erprobung in der Pilotanlage.

Anhand von Vorversuchen mit Modell- und realem Wasser im 10 bis 500 ml Malstab
werden aus dem vorhandenen Katalysatorpool geeignete Katalysatoren ausgewahlt.
Die Auswahlkriterien stellen die Aktivitat des Katalysators in Verbindung mit
Wasserstoffperoxid als Oxidationsmittel und die chemische Bestandigkeit dar. Mit
zwei bis drei Katalysatoren erfolgt die Austestung in der kleintechnischen Anlage im
kontinuierlichen Durchflussbetrieb. Dabei werden die fir den Praxisfall optimalen
Prozessbedingungen ermittelt. AnschlieBend erfolgt die Austestung in einer
Pilotanlage.

Um die Anwendbarkeit der heterogen-katalytischen Oxidation mit Wasserstoffperoxid
als in-situ Technologie zur Behandlung von Grundwasser zu demonstrieren, wurden
umfangreiche Untersuchungen im Labormalstab, in einer bench-scale-Anlage und in
der Pilotanlage am Modellstandort in Bitterfeld durchgefuhrt.
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8.3 Ergebnisse zur heterogen-katalytischen Oxidation von
Chlorkohlenwasserstoffen im Bitterfelder Grundwasser

Untersuchungen zur heterogen-katalytischen Oxidation im LabormaRstab

Mit zwei Laboranordnungen, dem Schnelltest und einem 500 ml Rihrreaktor, wurden
orientierende Voruntersuchungen zur Aktivitdt der unterschiedlichen Katalysatoren
durchgefiihrt. Auf der Basis dieser Ergebnisse erfolgte die Vorauswahl der Katalysa-
toren, die anschlieRend in der bench-scale-Anlage ausgetestet wurden. Als Quali-
tatskriterium diente die Abbaugeschwindigkeit des Schadstoffes mit den unterschied-
lichen Katalysatoren und der Verbrauch an Oxidationsmittel unter Standardbedingun-
gen (vgl. Tabelle 8.1). Bei den geeignet erscheinenden Katalysatoren erfolgte
danach eine umfangreiche kinetische Charakterisierung des Abbaus. Im Folgenden
werden diese Untersuchungen am Beispiel der Temperatur- und Oxidationsmittel-
abhangigkeit des Abbaus von Chlorbenzol und dem Vollmetallkatalysator MOLoxW
2101 beschrieben.

Tabelle 8.1: Standardreaktionsparameter der Schnelltests im Labormalfstab

Reaktor 20 ml Headspacegefalle
Lésung 10 ml kontaminiertes Wasser
Schadstoffkonzentration 20 mg/l (meist Chlorbenzol)
Oxidationsmittelmenge 1 ml Perhydrol* auf 1 | Wasser
Katalysatormenge 0,25 (bzw. 0,50 g)
Reaktionstemperatur 40 (bzw. 60 °C)

Reaktionszeit 15, 30, 45, 60, 90 und 120 min
Probenahme aus der Gasphase

* 30%ige Wasserstoffperoxidlésung

Temperaturabhangigkeit des Abbaus von Chlorbenzol mit dem Volimetall-
katalysator MOLoxW 2101 und Wasserstoffperoxid

Fur die Schnellmethode wurde eine herkémmliche Headspace-Gaschromatographie-
Anordnung (DANI HSS 96.55, HP 5890 series IlI) modifiziert. Die bei normalem
Analysenbetrieb notwendige Schittelzeit der Proben im Autosampler wurde als
Reaktionszeit fir die katalytische Oxidation genutzt. Nach dem Schitteln wurde bei
leichtflichtigen organischen Schadstoffen Uber das automatische Probeentnahme-
und Dosiersystem eine bestimmte Menge Gasphase in den Injektor des Gaschroma-
tographen Uberflhrt, chromatographisch in der Kapillarsdule getrennt und in einem
Flammenionisationsdetektor analysiert. Durch die Variation der Schuttelzeit — und
damit der Reaktionszeit - konnten entsprechende Konzentrations-Zeit-Funktionen fir
den Abbau verschiedener leichtfliichtiger organischer Schadstoffe bestimmt und
kinetisch ausgewertet werden. Wahrend des Schittelns stellt sich das Flussigkeit-
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Dampf-Gleichgewicht ein, wobei gleichzeitig in der Flissigphase der oxidativ kataly-
tische Abbau des Schadstoffes stattfindet. Der Veranderung der Konzentration des
Schadstoffes in der Flissigphase durch Abbau folgt die schnellere Nacheinstellung
des Gleichgewichts, so dass bei der Probenahme aus der Gasphase (Headspace-
Technik) die reale Konzentration des Schadstoffes bestimmt wird.

Da Chlorbenzol ein leichtflichtiger organischer Schadstoff ist, wurde der Schnelltest
zur Untersuchung der kinetischen Parameter eingesetzt. Bei dieser Methode wird mit
geschlossenen Headspace-Gefalden gearbeitet, so dass Messfehler bei der Probe-
nahme ausgeschlossen werden kénnen.

In Abbildung 8.2 ist die Temperaturabhangigkeit der Abbaurate mit MOLoxW 2101
dargestellt. Die Abbaugeschwindigkeit steigt mit der Temperatur an.
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Abbildung 8.2: Temperaturabhangigkeit des Abbaus von Chlorbenzol (Standardbedingungen)

Einfluss der Oxidationsmittelmenge auf den Abbau von Chlorbenzol mit dem
Vollmetallkatalysator MOLoxW 2101 und Wasserstoffperoxid

Die in Abbildung 8.3 dargestellten Konzentrations-Zeit-Funktionen von Chlorbenzol
fur unterschiedliche Wasserstoffperoxidmengen zeigen erwartungsgemaf, dass mit
steigender Oxidationsmittelkonzentration die Abbaugeschwindigkeit zunimmt. Die
berechneten Geschwindigkeitskonstanten dagegen sinken mit zunehmender
Wasserstoffperoxidkonzentration. Nach dem postulierten Mechanismus wird das
Wasserstoffperoxid an der Katalysatoroberflache unter Freisetzung von OH-
Radikalen gespalten, mit steigender Wasserstoffperoxidkonzentration erhéht sich die
Menge der OH-Radikale. Die Radikale reagieren in zwei Reaktionen unterschied-
licher Ordnung ab: Mit den im Wasser gelésten Schadstoffen (1. Ordnung beziiglich
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der OH-Radikale) und durch Kombination zu H;O, (2. Ordnung). Mit steigender
Konzentration gewinnt die Reaktion héherer Ordnung an Bedeutung, so dass die
unerwlinschte Kombination der OH-Radikale der eigentlichen Abbaureaktion
zunehmend entgegenwirkt. Bei einem vorgegebenen Abbauziel, z.B. die vollstandige
Abspaltung des organisch gebundenen Chlors, spielen bei der Auslegung eines
entsprechenden Katalysereaktors zwei entgegengesetzte Tendenzen eine Rolle. Die
Effektivitdt des Oxidationsmittels, d.h. die fir einen bestimmten Umsatz aufzu-
wendende Oxidationsmittelmenge sinkt mit abnehmender Wasserstoffperoxid-
konzentration (Voraussetzung: ausreichender Uberschuss, um das Abbauziel zu
erreichen). Damit verringern sich die Betriebskosten. Andererseits fallt mit sinkender
Oxidationsmittelmenge die Abbaugeschwindigkeit, so dass die notwendige
Verweilzeit und das Reaktorvolumen und die einzusetzende Katalysatormenge
steigen. Hier muss anhand der kinetischen und reaktortechnischen Daten ein
Kompromiss gefunden werden.
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Abbildung 8.3: Einfluss der Oxidationsmittelmenge auf den Abbau von Chlorbenzol
(Standardbedingungen)

Mechanismus der heterogen-katalytischen Oxidation von Chlorbenzol

Fur die Beurteilung des Abbauprozesses und zur Aufkldrung des Reaktionsmecha-
nismus ist der Nachweis und die Quantifizierung von Intermediaten und Abbaupro-
dukten unumganglich. Fir diese Untersuchungen wurde Chlorbenzol mit MOLoxW
2101 und Wasserstoffperoxid in Reinstwasser umgesetzt, nach vorgegebenen
Reaktionszeiten Proben aus der Reaktionslésung enthommen und analysiert. Die
Konzentrations-Zeit-Verlaufe flir Chlorbenzol, die Intermediate Chlorphenole, Oxal-,
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Ameisen- und Maleinsaure sowie das Mineralisierungsprodukt Salzsédure weisen auf
den in Abbildung 8.4 dargestellten Abbauweg hin.

) @@@@

COOH OH 002 + Ho0
* I + HCI
COOH

Abbildung 8.4: Abbau von Chlorbenzol durch heterogen-katalytische Oxidation
Auswahl der Katalysatoren fiir die Austestung in der bench-scale-Anlage

Als entscheidendes Kriterium fiir die Auswahl der Katalysatoren diente die Abbauge-
schwindigkeit von Chlorbenzol unter den Standardbedingungen des Schnelltests, bei
dem aus technischen und zeitlichen Grinden bei 40 °C gearbeitet wurde.
Orientierende Tests haben gezeigt, dass die bei 40 °C ermittelten Reihungen zur
Aktivitdt der Katalysatoren auf 20 °C Ubertragen werden kénnen. Ein weiteres
Kriterium stellten die Kosten und die Verfligbarkeit der Katalysatoren und der
Verbrauch an Wasserstoffperoxid dar. Fir die Tests in der bench-scale-Anlage
wurden die folgenden Katalysatoren ausgewahlt:
1. MOLoxW 2101 (Vollmetallkatalysator),

2. Fe-03 (Tragerkatalysator) und
3. SG 2157 (Mischoxidkatalysator).

Anwendungsspektrum der katalytischen Oxidation

Den Schwerpunkt der Arbeiten bildete die katalytische Oxidation des im Grund-
wasser am Modellstandort in Bitterfeld dominierenden Chlorbenzols. Um zu prifen,
ob das Verfahren auch zum Abbau anderer organischer Komponenten im Grund-
wasser geeignet ist, wurden andere kontaminierte Grundwéasser aus dem Raum
Bitterfeld-Wolfen untersucht. Bisher wurden die in Tabelle 8.2 zusammengefassten
Schadstoffe erfolgreich abgebaut.
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Tabelle 8.2: Schadstoffe, die durch heterogen-katalytische Oxidation mit Wasserstoffperoxid
erfolgreich abgebaut werden kénnen

Phenole: Aniline: Aromaten: Olefine:
Chlorphenole Chloraniline Chlorbenzol 1,2-Dichlorethen
Bromphenole Bromaniline Brombenzol Trichlorethen
Nitrophenole Chlornitroaniline | Chlorpyridin Styrenderivate
Chlornitrophenole Hydroxyaniline Dichlorbenzole Chlornitrobenzole

Tests mit Mischproben haben gezeigt, dass u.U. Alkohole in hohen Konzentrationen
durch ihre radikalstabilisierende Wirkung die Abbaugeschwindigkeit der anderen
geldsten Schadstoffe verringern. Im Allgemeinen werden die in Tabelle 8.2 aufge-
fuhrten sowie in ihrer chemischen Struktur dhnliche Verbindungen auch im Gemisch
abgebaut.

8.4 Tests in der bench-scale-Anlage

Bevor die in Laborversuchen mit Hilfe des Schnelltestverfahrens ausgewahlten Kata-
lysatoren in der Pilotanlage am Modellstandort in Bitterfeld eingesetzt werden, erfolgt
eine weitere Austestung in der bench-scale-Anlage unter semitechnischen
Bedingungen, die sich an denen in der Pilotanlage anlehnen. Die Katalysatoren, die
sich in der bench-scale-Anlage bewahren, werden in der Pilotanlage eingesetzt.

Anlagenkonzept

Bei der Konzipierung der Anlage wurde auf eine modulare, wartungsarme Bauweise
der Anlage geachtet. Es koénnen unterschiedliche Katalysatoren verschiedenster
Geometrien unter variablen Versuchsbedingungen getestet werden. Als schadstoff-
haltige Modelllésung wird eine wassrige Chlorbenzollésung verwendet. Prinzipiell
kann jedes beliebige kontaminierte Wasser Uber die installierte Zumischungstechnik
mit einem bestimmten Schadstoff versetzt werden. Als Oxidationsmittel kénnen je
nach Bedarf Wasserstoffperoxid und/oder Luftsauerstoff eingesetzt werden.

Beschreibung der Anlage am Beispiel des Chlorbenzolabbaus

Abbildung 8.5 zeigt die im Kleintechnikum am Institut fir Nichtklassische Chemie in
Leipzig aufgebaute bench-scale-Anlage schematisch.

Zur Herstellung der Modellldsung wird Wasser uber einer geringen Menge Chlor-
benzol langsam gerthrt. Dadurch steht im Vorratsbehélter standig eine gesattigte
Chlorbenzollésung zur Verfigung. Uber die Taumelkolbenpumpe wird die geséttigte,
wassrige Chlorbenzollésung sehr prazise in den Zulauf des Reaktors geférdert.
Durch Mischen mit nicht kontaminiertem Wasser lasst sich eine beliebige Schad-
stoffkonzentration sehr genau einstellen. Dieses Verfahren ist dem direkten Lésen
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von hydrophoben, leicht flichtigen Substanzen in Wasser eindeutig vorzuziehen.
Das als Oxidationsmittel verwendete Wasserstoffperoxid wird als verdinnte,
wassrige Lésung zum kontaminierten Wasser am Zulauf des Reaktors dosiert. Mit
einer speziellen Vermischungseinrichtung unter Verwendung eines Disensystems
fur die Dosierung der gesattigten Chlorbenzollésung und des Wasserstoffperoxids in
der Zulaufleitung des Reaktors wird eine vollstdndige Durchmischung der
Komponenten erreicht.

Temperaturmessung in der Katalysatorschicht

Kreislaufpumpe J

Probenahme 3

Probenahme 2

/Y
// N— zum Thermostat
—_ "

wassrige _
Phase
Reaktionsraum

Pumpe .
{ mit Katalysator

Pumpe
Wasser M e vom Thermostat
dg
e \ Ultraschallschwinger
Probenahme 1

. Pumpe
Wassertank Wasserstoffperoxidtank Wasserstoffperoxid

Schadstoffphase

N

Abbildung 8.5: Aufbau der bench-scale-Anlage (schematisch)

Die mit Oxidationsmittel versetzte Modelllésung gelangt unten in den mit Katalysator
bestlckten doppelwandigen Glasreaktor. Mit Hilfe eines Thermostaten ist die
Reaktionstemperatur zwischen 5 und 80 °C variierbar. Beim Durchstrémen der Kata-
lysatorschicht werden die gelésten Schadstoffe durch Oxidationsprozesse abgebaut.
Das gereinigte Wasser verlasst den Reaktor Gber Kopf. Der Reaktor ist aus Glas, so
dass oberflachenkatalytische Prozesse an der Reaktorwand ausgeschlossen werden
kénnen und zusatzlich die Méglichkeit der direkten Beobachtung der Prozesse in der
Katalysatorschicht besteht. Der nachgeschaltete Polizeifilter (Aktivkohleadsorber)
verhindert den Eintrag von Schadstoffen in das Abwasser, die eventuell durch das
Verfahren nicht abgebaut worden sind. Uber die Kreislaufpumpe ist eine Teilstrom-
ruckfihrung maoglich.

Die Probenahme erfolgt am Reaktoreingang, im Kreislauf (falls in Betrieb) und am
Ablauf des Reaktors. Der am Boden des Reaktors angeflanschte Ultraschall-
schwinger ermdglicht die intensive und periodische Reinigung bzw. Reaktivierung
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der Vollmetallkatalysatoren. Die Betriebsparameter der bench-scale-Anlage sind in
Tabelle 8.3 zusammengefasst.

Tabelle 8.3:  Betriebsparameterbereich der bench-scale-Anlage

Parameter Parameterbereich beschriebener Versuch
Reaktorvolumen 2,51 2,51
Katalysatorvolumen bis zu 2 | 1,01
Temperaturbereich 5-80°C 30 °C
Volumenstrom Wasser 0,1-10,01/h 450 ml/h
Schadstoffkonzentration je nach Vorgabe 20 mgl/l
Dosierung H,0, 1 —800 ml/h 17 ml/h einer

0,15 %-igen Lésung

Kreislaufpumpe

120 — 12000 ml/h

nicht in Betrieb

Wasservorrat bis 1000 | 60 |
Vorrat H,O, 20 1 oder 60| 201
Vorrat gesattigte 2x51 51
Schadstofflésung (je nach Bedarf)

Probenahme je nach Bedarf taglich

Die bench-scale-Anlage erlaubt sowohl den Betrieb als heterogen-katalytische
Oxidation als auch die Verfahrenskombination Katalyse und aerob-biologischer
Abbau. Da Vollmetallkatalysatoren in Verbindung mit Wasserstoffperoxid Biofilme
und die darin lebenden Mikroorganismen zerstéren, ist deren Einsatz in Kombination
mit einer aeroben Biologie nicht méglich. Im Gegensatz dazu fungieren die meisten
Trager- und Mischoxidkatalysatoren auch als Trager von Biofilmen.

Im Folgenden werden anhand des Mischoxidkatalysators SG 2157 (Sid-Chemie AG)
und dem Schadstoff Chlorbenzol die Ergebnisse der heterogen-katalytischen
Oxidation und der Verfahrenskombination von Katalyse und aerober Biologie
beschrieben.

Ergebnisse zum Abbau von Chlorbenzol durch heterogen-katalytische
Oxidation und Kombination von Katalyse und aerober Biologie

Bei dieser Versuchsphase wurde eine solche Wasserstoffperoxiddosierung gewahlt,
bei der die heterogen-katalytische Oxidation zwar nicht zu einem vollstédndigen
Abbau des Schadstoffes fuhrt, aber die Mikroorganismen noch uneingeschrénkt
lebensféhig sind. Der Versuch wurde mit der heterogen-katalytischen Oxidation
begonnen. Der Umsatz betrug Uber mehrere Tage konstant 40 % (Phase 1 in
Abbildung 8.6). Verdnderungen in der Oxidationsmitteldosierung fuhren direkt zu der
erwarteten Umsatzanderung. Z.B. schlagt sich eine Halbierung der Wasserstoff-
peroxidmenge direkt in einer Halbierung des Umsatzes nieder. Wird die Katalysator-
schicht gezielt mit Material aus der Pilotanlage am Modellstandort in Bitterfeld ange-
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impft, steigt der Umsatz an Chlorbenzol deutlich an. Durch die im Modellwasser
ausreichend vorhandene Kohlenstoffquelle Chlorbenzol kommt es unter den
Reaktionsbedingungen der bench-scale-Anlage zu einer Vermehrung der Mikro-
organismen, die diesen Stoff verstoffwechseln kénnen. Bereits nach ca. zwei
Wochen bildeten sich stabile Verhaltnisse im Reaktor aus und der Umsatz erreichte
100 % (vgl. Abbildung 8.6). Auf dem pordsen Katalysatormaterial konnte sich eine
stabile Mikrobiologie ansiedeln. Die bench-scale-Anlage arbeitet seit mehreren
Monaten stabil. Der Umsatz bleibt unverandert vollstandig, verringert sich jedoch er-
wartungsgemal} deutlich, wenn die Dosierung des Oxidationsmittels eingestellt wird.

Neben dem im Wasser geldsten Luftsauerstoff wird zusétzlich durch die in geringem
Umfang ablaufende katalytische Zersetzung des Wasserstoffperoxids an der
Oberflache des Katalysators SG 2157 Sauerstoff fiir den aerob-biologischen Abbau
geliefert.

Die Aktivitdt des Katalysators wird durch die Biofilme nicht signifikant beeinflusst.
Nach mehrmonatigem Betrieb entnommene Katalysatorproben zeigen die gleiche
Aktivitdt wie der Katalysator vor dem Einsatz in der bench-scale-Anlage. Auch bei
einer Verringerung der Temperatur auf 20 °C wurde ein vollstdndiger Abbau des
Chlorbenzols beobachtet.
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Abbildung 8.6: Zeitabhangigkeit des Chlorbenzolumsatzes in der bench-scale-Anlage bei heterogen-
katalytischer Oxidation (Phase 1) und der Kombination von chemischem und biologischem
Abbau (Phase 2), Bedingungen vgl. Tabelle 9.3

In einem Kontrollexperiment wurde ein nicht katalytisch aktives Tragermaterial mit
der entsprechenden Mikrobiologie beimpft und die Anlage unter identischen
Bedingungen betrieben. Dabei wurden Umsatzraten von nur 35 bzw. 45 % erzielt.
Allein durch die Mikrobiologie ist es also unter den gegebenen experimentellen
Bedingungen nicht méglich, einen vollstandigen Abbau des Chlorbenzols zu erzielen.
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Die Kombination von chemischem und biologischem Abbau fiihrt sowohl bei 20 als
auch bei 30 °C zu einem vollstandigen Abbau von Chlorbenzol. Die chemische
Anoxidation des Chlorbenzols férdert den biologischen Abbau der Metaboliten, wobei
sich die gebildeten Enzyme offensichtlich auch giinstig auf den Abbau des noch
vorhandenen Chlorbenzols auswirken.

Durch die Kombination von katalytisch-chemischem und aerob-biologischem Abbau
kann mit dem Katalysator SG 2157 (Sud-Chemie AG) und Fe-03 (Institut fur
Energetik gGmbH) der am Modellstandort in Bitterfeld dominierende Schadstoff
Chlorbenzol vollstdndig und kostengiinstig sowie mit hohen Raum-Zeit-Ausbeuten
abgebaut werden.

8.5 Pilotanlage am Modellstandort in
- Bitterfeld
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Die Reaktoren fir die katalytische Oxidation von
Chlorbenzol im Grundwasser sind im Brunnen 3
der vom Umweltforschungszentrum Leipzig-
Halle am Modellstandort in Bitterfeld betriebenen
Pilotanlage installiert. Das kontaminierte Grund-
wasser wird in ca. 20 m Tiefe Uber Horizontal-
brunnen aus dem Grundwasserleiter und Uber
ein  Pumpensystem direkt in die Reaktoren
geférdert. Fur die katalytische Oxidation wurden
zwei identische Katalysereaktoren von 300 mm
Durchmesser und 500 mm Héhe auf dem
untersten Boden installiert, die wahlweise sepa-
rat oder in Reihe betrieben werden kdnnen.
Bevor das Grundwasser in die Reaktoren ein-
stromt, wurde das Oxidationsmittel, mit Hilfe von
Pumpen aus Vorratstanks geférdert, zudosiert.
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Beim Durchstrémen der Katalysatorschicht wer-
den die Schadstoffe des kontaminierten Grund-
wassers oxidativ-katalytisch oder durch die
Kombination von Katalyse und aerober Biologie
abgebaut. AnschlieRend gelangt das Grund-
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g - ; wasser in einen mit Aquifermaterial gefillten

.‘/ Reaktor. Dort kénnen die Prozesse, die im nach-

77 a4 _/41 e geschalteten Grundwasserleiter ablaufen, unter-
- sucht werden.

Abbildung 8.7: Katalysereaktoren der Pilotanlage
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Ergebnisse in der Pilotanlage

In Tabelle 8.4 sind die wichtigsten Betriebsparameter und Ergebnisse der in der
Pilotanlage in Bitterfeld durchgefiihrten sieben Versuchsphasen zusammengefasst.

Tabelle 8.4: Betriebsparameter und Abbauergebnisse in der Pilotanlage

Katalysator | Reaktor |Verweil- |Perhydrol- aerobe |Umsatz Chlor-
zeit dosierung Biologie |benzol in %
nach nach
Katalysereaktor | Aquiferreaktor
ohne 1 9h 1 ml/l nein 0 n. b.
MOLoxW 1und 2 9h 2x1mll nein 30-40 > 95
2101
MOLoxW 1und 2 16 h 2x1mll nein 80-90 > 95
2101
SG 2157 1 40 min 2 ml/l nein 30-40 > 95
SG 2157 1 40 min 1 ml/l ja > 99 >99
SG 2157 1 20 min 0,5 ml/l ja >99 >99
SG 2157 1* 20 min 0,5 mi/l ja >99 > 99

n. b. nicht bestimmt

* Katalysereaktor 2 als Kiesfilter, nicht mit Katalysator gefullt.

Die Untersuchungen mit dem Vollmetallkatalysator MOLoxW 2101 und einer hohen
Wasserstoffperoxiddosierung haben gezeigt, dass unter diesen Bedingungen im
Katalysereaktor biologische Abbauprozesse keine signifikante Rolle spielen, weil

- die hohe Konzentration an Wasserstoffperoxid im Grundwasser die
Mikroorganismen zerstort und

- kein Tragermaterial vorhanden ist, auf dem sich ein Biofilm ausbilden kann.

Im nachgeschalteten Aquifer laufen jedoch aerob-biologische Prozesse ab, bei
denen das Chlorbenzol vollstédndig umgesetzt wird.

In den Versuchsphasen mit SG 2157 laufen im Katalysereaktor der katalytisch-
chemische und aerob-biologische Abbauprozess nebeneinander ab. Die im
Grundwasser am Modellstandort in Bitterfeld nachweisbaren Schadstoffe werden
dabei vollstandig und mit hohen Raum-Zeit-Ausbeuten abgebaut.

Am Beispiel der Behandlung des mit Chlorbenzol kontaminierten Grundwassers
konnte gezeigt werden, dass die Kombination von heterogen-katalytischer Oxidation
mit dem aerob-biologischen Abbau ohne technische Probleme Uber mehrere Jahre
sicher betrieben werden kann. Unter den Bedingungen des in-situ Reaktors wurde
Uber die gesamte Betriebszeit von Uber zwei Jahren, bei der Zudosierung von 0,5
ml/l  Wasserstoffperoxid (30%ig), 20 Minuten Verweilzeit und Grundwasser-
temperaturen von ca. 15 °C, ein anndhernd 100 %-iger Abbau erzielt. Stérungen
durch Katalysatorgifte traten nicht auf. Der Wartungsaufwand ergibt sich bei der
Verfahrenskombination durch die notwendige Dosierung des Oxidationsmittels
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Wasserstoffperoxid, die Prozessiiberwachung und die Entfernung der entstehenden
Biomasse.

Die heterogen-katalytische Oxidation kann sowohl zur Abwasser- und Kreislaufwas-
serbehandlung als auch zur Grundwassersanierung eingesetzt werden.
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9 Abbauprodukte der in situ-Sanierungsverfahren

MICHAEL RUCKERT, HOLGER WEIR

Umweltforschungszentrum Leipzig-Halle GmbH, Department Grundwassersanierung, Permoserstralle
15, 04318 Leipzig, e-mail: holger.weiss@ufz.de

9.1 Zielstellung und Einleitung

Bei der Entwicklung und Erprobung von Verfahren zur in situ-Grundwassersanierung
ist das Rickstandsverhalten der Kontaminanten zu beriicksichtigen. Im Rahmen der
im SAFIRA-Vorhaben erprobten Verfahren galt es daher die Leitkontaminanten
Chlorbenzen und Trichlorethen unter diesem Aspekt zu untersuchen. Weiter hin
sollten neue Leitsubstanzen und stdérende Cokontaminanten identifiziert werden.
Infolge der Hochwasserereignisse vom August 2002 wurden zusatzlich Unter-
suchungen zur Erfassung mdglicher hochwasserinduzierter Einflisse im Grund-
wassereinzugsgebiet der SAFIRA-Pilotanlage notwendig.

Belastungsinventar am Standort der Pilotanlage

Primare Quellen der Grundwasserkontaminationen im Raum Bitterfeld sind das breite
Spektrum der End- und Zwischenprodukte des ehemaligen Chemiekombinates
Bitterfeld (CKB), eine erhebliche Zahl von Havarien an Produktionsanlagen und den
Rohrleitungssystemen sowie nicht oder unzureichend gesicherte Altablagerungen.

Im Produktspektrum hatten Chlorbenzene zentrale Bedeutung als Zwischenprodukte
bei der Herstellung von Farbstoffen, Pflanzenschutzmitteln und anderen Produkt-
linien. Daher liegt eine regionale Basiskontamination durch Chlorbenzen und
Dichlorbenzene, die Nebenprodukte der Chlorbenzenherstellung, vor. Diese Situation
spiegelt das Belastungsprofil des Grundwassers am Standort der SAFIRA-Pilot-
anlage, im SO-Abstrom des ehemaligen CKB-Betriebsgeldndes wider. lhre Haupt-
komponenten sind in Tabelle 9.1 zusammengefasst.

Tabelle 9.1: Belastungen des quartaren Aquifers an der SAFIRA-Pilotanlage (Weil} et al. 2000)

Substanz Konzentrationsbereich [ug/l] | Substanz Konzentrationsbereich [ug/l]
Chlorbenzen 18000 - 33000 cis-Dichlorethen 10 - 280
1,4-Dichlorbenzen 200 - 400 trans-Dichlorethen 10 - 60
1,2-Dichlorbenzen 30 - 80 Chlormethylphenole 44

Benzen 20 - 120 Trichlorphenole 9

Trichlorethen <30 - 460 2,4-Dichlorphenol 3

Wahrend das Auftreten aliphatischer CKW und Phenole auf den unmittelbaren
Grenzbereich zum anstehenden Rest des Bitterfelder Braunkohleflézes und auf den
tertidren Grundwasserleiter begrenzt ist, wird die Hauptbelastung des quartaren
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Aquifers am Standort der SAFIRA-Pilotanlage durch Chlorbenzen, 1,4-Dichlorbenzen
und 1,2-Dichlorbenzen bestimmt. lhre Vergesellschaftung ist auf die Chlorbenzen-
produktion im Chemischen Kombinat Bitterfeld (CKB) zurlickzufihren, da
Dichlorbenzene sowohl bei der katalytischen Chlorierung von Benzen in der
Flissigphase als auch bei der Oxychlorierung nach dem Raschig-Hooker Verfahren
als Nebenprodukte anfallen und 13 bis 40% des Umsatzes betragen kénnen. Dabei
ist stets 1,4-Dichlorbenzen das dominierende Nebenprodukt (BUA, 1990, BUA
1990a). Da im CKB bis 1989 ca. 1.500 t/a 1,2- und 1,4-Dichlorbenzen bei der
Herstellung von Hygieneartikeln und Holzschutzmitteln Verwendung fanden, ist
davon auszugehen, dass die Minimierung des Nebenproduktanteils bei der
Chlorbenzenproduktion nicht optimiert war (BUA 1994). Die rdumliche Verteilung der
Chlorbenzenbelastungen des Grundwassers im Umfeld der SAFIRA-Pilotanlage ist
Abbildung 9.1 dargestellt.
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Abbildung 9.1: Chlorbenzengehalte des quartaren Aquifers an der SAFIRA-Pilotanlage (2000)

Innerhalb dieses Aquiferbereichs sind raumliche und zeitliche Variabilitdten der
Belastungshdhen feststellbar, wie Abbildung 9.2 fir den Anstrom in die
Horizontalbrunnen der SAFIRA-Pilotanlage zeigt. So war im Oktober 2000 an den
auf einer Strecke von ca. 100 m von Sid nach Nord ausgerichteten Schachten 1 bis
5 zunéchst ein Belastungsgradient von ca. 20 mg/l zu verzeichnen, der zum Ende
des Jahres 2001 ein Minimum erreichte und sich in der Folge wieder starker
auspragte. Ende 2002 lagen ein gesunkenes Belastungsniveau und noch ein
Gradient von ca. 12 mg/l vor. Wobei ein Anstieg von 1,4-Dichlorbenzen von ca. 4 %
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auf etwa 8 % und von 1,2-Dichlorbenzen von 1 % auf 2 % des Chlorbenzengehaltes
festzustellen war.

Chlorbenzen [mg/l]
35

30
Schacht 5

25 4

20 1

15 4 Schacht 4

10 +— Schacht 2

Schacht 3

Schacht 1

Okt. 00 Jan. 01 Apr. 01 Jul. 01 Okt. 01 Jan. 02 Apr. 02 Jul. 02 Okt. 02

Abbildung 9.2: Zeitlicher Verlauf der Chlorbenzenbelastungen an den Schachten 1-5 der Pilotanlage

Diese Befunde belegen die grundséatzlich in einem weiten Bereich stabile Be-
lastungssituation im unmittelbaren Einzugsbereich der SAFIRA-Pilotanlage. Gleich-
zeitig weisen sie aus, dass keine fortschreitende Verarmung an Dichlorbenzenen
durch Dehalogenierungsprozesse erfolgt ist, wie sie z. B. durch Adrian et al. (2000)
fur den anaeroben Abbau mehrfach chlorierter Benzene im Sediment von Ober-
flachengewdassern beschrieben wird. Auch fir eine stoffliche Veranderung des
Belastungsspektrums liegen im Beobachtungszeitraum keine Hinweise vor.

9.2 Untersuchungen des Schadstoffabbaus durch in situ-Verfahren

In der SAFIRA-Pilotanlage wurden unterschiedliche Technologien zur in situ-Sanie-
rung von Grundwasserbelastungen durch Chlorbenzen und Trichlorethen mittels
mikrobiologischer, chemisch-reaktiver und adsorptiver Anséatze erprobt.

Anaerober und mikroaerophiler Bioabbau von Trichlorethen

Ein externer Partner, das TNO Institute for Environmental Science untersuchte ein
Verfahren zum sequentiellen Trichlorethenabbau. Da auch Teilprojekte des SAFIRA-
Verbundes den Trichlorethenabbau zu Gegenstand hatten, wurde das TNO-Ver-
fahren zum direkten Vergleich mit Untersuchungen Dritter am Standort Bitterfeld
herangezogen.

Zu zwei parallelen zweistufigen Prozesse wurde hier Trichlorethen in geséttigter
wasseriger Losung zu dostiert. Zur Herstellung optimaler Milieubedingungen fiir den
mikrobiellen Trichlorethenabbau wurden zusétzlich verschiedene Néhrmedien einge-
speist. Mittels Dosierung einer wasserigen Lésung von H;O; in die zweite Prozess-
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stufe wurden dort die zur Eliminierung der Trichlorethenabbauprodukte vorge-
sehenen mikroaerophilen Bedingungen eingestellt.

Cl Cl Der anaerobe mikrobielle Abbau von
>=< Trichlorethen beinhaltet eine  suk-
, ¢ | H zessive Dechlorierung, deren End-
'°"// T '°"\ produkt Ethen ist, charakterisiert. Das
c. * H Y Cl cL ' ocl Abbauschema in Abbildung 9.3 zeigt,
>=< = e >=< dass konkurrierende biotische und
Cl H Cl H H H abiotische Prozesse zu unterschied-
cl\4 -C"l -cr/ lichen Dichlorethenisomeren flihren
H H kénnen. Durch den Nachweis der
o i Konzentrationsverminderung von Tri-
Cl H chlorethen und der Metabolitenbildung
< l konnte ein grundsétzlicher Sanierungs-
H H erfolg belegt werden. Auch bei hohen
>=< Trichlorethenbelastungen wurde die
H H Abbauprodukte nachgewiesen. Damit
erscheinen Sanierungserfolge auch bei
Abbildung 9.3: Anaerober Abbau von

Trichlorethen (GDCH, 1997), DCE-Di-

Pfeil
Pfeil

chlorethen, durchgezogener
biolog. Abbau, gestrichelter
abiotische Prozesse

hohen Belastungen erzielbar. Die
erreichten Abbauerfolge sind zeitlich
jedoch instabil und bedirfen im Hinblick
auf die Langzeitstabilitat des Ver-
fahrens noch weiterer Optimierung. So

sind selbst bei niedrigen Zulaufgehalten von Trichlorethen Schwankungen des
Abbauerfolges erkennbar. Die in Abbildung 9.4 wiedergegebenen Metaboliten-
spektren zeigen daneben weitere Besonderheiten.

Trichlorethen
cis-DCE
trans-DCE
Vinylchlorid

Konz. [mg/l]

30

Trichlorethen
cis-DCE
trans-DCE
Vinylchlorid

Ethen

Abbildung 9.4: Trichlorethen und Intermediate beim anaerob/mikroaeroben Abbau.
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So ist fUr die niedrige Trichlorethenkonzentration bereits unmittelbar nach der
Zudosierung ein hoher Anteil des unerwarteten Metaboliten trans-Dichlorethen
feststellbar, der in der Folge erheblich reduziert, jedoch nicht vollstandig eliminiert
wird. Trotzdem sind im Ablauf beider Reaktionsstufen erhebliche Rickstdnde von
Trichlorethen nachweisbar. Weiterhin ist die hier bevorzugte Bildung von trans-
Dichlorethen untypisch fir mikrobielle Prozesse und steht nicht im Einklang mit den
Ergebnissen der SAFIRA-Teilprojekte. Auch bei rund 10-fach héherer Trichlorethen-
konzentration wird trans-Dichlorethen gebildet. Hier tritt jedoch auch das cis-Isomere
in etwa gleicher GréRenordnung wie trans-Dichlorethen auf. Trotz der erheblich
héheren Anfangskonzentration wird hier Trichlorethen vollstandig eliminiert. Weiter-
hin ist hier mit Ethen das Produkt der vollstdndigen Trichlorethendechlorierung
nachweisbar. Die nach der anaeroben Prozessstufe mit rund 1 mg/l festzustellende
Konzentration des kritischen Metaboliten Vinylchlorid wird zwar im mikroaerophilen
Verfahrensschritt nochmals halbiert, weist aber auf weiteren Optimierungsbedarf des
Verfahrens hin.

Adsorption und mikrobieller Abbau an Aktivkohle und Bims-Granulat

In je zwei in Reihe geschalteten, mit Bims-Granulat bzw. Aktivkohle gefillten
Reaktoren, wurde durch das Institut fir Abfallwirtschaft und Altlasten der TU Dresden
der mikrobielle Abbau von Chlorbenzen und Trichlorethen untersucht. Der Versuchs-
ansatz mit Aktivkohle wurde unter anaeroben Bedingungen durchgefiihrt. Dagegen
wurden nach dem ersten mit Bims-Granulat gefillten Reaktor durch ein Begasungs-
modul aerobe Bedingungen eingestellt.

Beim aktivkohlebasierten Verfahren wurden die Chlorbenzene durch Sorption
festgelegt. Uber den gesamten Untersuchungszeitraum waren keine Chlorbenzene in
Ablaufen der einzelnen Reaktoren nachweisbar. Ein anderes Bild zeigt die
Untersuchung des Trichlorethenabbaus. Ab Mitte Juni 2002 wurde im Zulauf eine
Trichlorethenkonzentration von 10 mg/l eingestellt. Im ersten Reaktor waren ab
Oktober 2002 nach rund einem Drittel der Fliessstrecke von 2,5 m sowohl Tri-
chlorethen als auch die Abbauprodukte cis-Dichlorethen und Vinylchlorid nach-
weisbar. lhr in Abbildung 9.5 dargestellter Zeitverlauf zeigt den Anstieg des
Trichlorethengehalts, der ab Februar 2003 das Niveau der Zulaufkonzentration
erreicht und im weiteren Zeitverlauf konstant bleibt. Innerhalb dieses Initialzeitraumes
ist eine Sattigung der durchstromten Aktivkohle mit Trichlorethen erfolgt.

Das Auftreten von Vinylchlorid vor Trichlorethen und cis-Dichlorethen, dem ersten
Zwischenprodukt der Abbausequenz, ist seiner niedrigen Adsorbierbarkeit und der
konkurrierenden Adsorption anderer Stoffe geschuldet. Ingesamt sind fur die
Konzentrationen der Produkte des Trichlorethenabbaus niedrig. Der Konzentrations/
Zeitverlauf fur cis-Dichlorethen weist jedoch steigende Tendenz aus. Im Gegensatz
zum anaerob/mikroaeroben Verfahren tritt trans-Dichlorethen nur vereinzelt und in
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erheblich geringeren Gehalten als cis-Dichlorethen auf. Seit April 2003 ist Ethen, das
Produkt des Vinylchloridabbaus, in Konzentrationen < 10 ug/l nachzuweisen.

Konzentration [mg/I]
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Abbildung 9.5: Konzentrations-/Zeitverlauf des aktivkohlegestltzten mikrobiellen Trichlorethen-
abbaus, TCE — Trichlorethen, c-DCE - cis-Dichlorethen, t-DCE — trans-Dichlorethen, VC —
Vinylchlorid, AK — Aktivkohlereaktor

Die fur den Trichlorethenabbau erzielten Resultate zeigen einen Vorteil des durch

Aktivkohle unterstitzten Verfahrens. Hier fihrt die Adsorption von Trichlorethen und

seiner Abbauprodukte zu einer Verlangsamung des Schadstofftransportes und damit

zu einer Verlédngerung der fur die Schadstoffeliminierung verfigbaren Zeitspanne.

Der sequentielle anaerob/aerobe Ansatz zur Chlorbenzeneliminierung auf Bims-
Granulat zeigt Merkmale, die aus den Konzentrations-/Zeitverldufen in Abbildung 9.6
ersichtlich werden. Wéhrend im anaerob betriebenen Reaktor Bims 1 im gesamten
Versuchszeitraum keine Reduzierung der Chlorbenzengehalte erfolgte, konnte dies
nach Sauerstoffzufuhr im Begasungsmodul erreicht werden. Das Ausmal} war vom
Betriebszustand dieses Moduls mit variierend eingestellten Sauerstoffgehalten, die
bis zum 6-fachen molaren Uberschuf® zu Chlorbenzen reichten, abhangig. Die im
Zeitraum November 2000 bis Juli 2001 ermittelten Chlorbenzengehalte im
Begasungsmodul zeigen, dass ein hoher Anteil des Chlorbenzens unmittelbar in
diesem Verfahrensschritt eliminiert wurde. Der Konzentrations-/Zeitverlauf im
nachgeschalteten Reaktor BIMS 2 entsprach weitgehend dem im Begasungsmodul.
Im Verlauf dieser Verfahrenskombination wurden keine phenolischen Komponenten
angereichert. lhre Konzentrationen beliefen sich auf wenige g/l und waren auch in
den Ablaufen der Reaktoren auf dem Niveau der Anstrombelastung bzw. geringfiigig
darlber.



176 Kapitel 9

Chlorbenzen [mg/l]
20

® Anstrom-MCB ® Bims1-MCB ® BGM-MCB ¢ Bims2-MCB

Abbildung 9.6: Konzentrations-/Zeitverlauf von Chlorbenzen (MCB) im anaerob/aeroben Reaktor-
system (BIMS1, BIMS2) mit zwischengeschaltetem Begasungsmodul (BGM)

Seit Juli 2002 wird im Anstrom des mit Bims-Schlacke gefiillten Reaktorpaares durch
Dosierung eine Konzentration von 15 mg/l Trichlorethen eingestellt. Wie Abbildung
9.7 anhand der Gehalte von Trichlorethen und cis-Dichlorethen im Abstrom der
beiden Reaktoren zeigt, wird in beiden Stufen Trichlorethen abgebaut.
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Abbildung 9.7: Trichlorethenabbau auf Bimsschlacke, TCE - Trichlorethen, t-DCE — trans-Dichlor-
ethen, c-DCE - cis-Dichlorethen, 1,1-DCE — 1,1-Dichlorethen, VC - Vinylchlorid
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Nach den bisherigen Befunden verlduft der Prozess selektiv tber cis-Dichlorethen.
Seine Gehalte liegen im Mittel bei 3,6 bzw. 2,8 mg/l wahrend fir die anderen
Dichlorethenisomeren Maximalgehalte <0,04 bzw. <0,02 mg/l ermittelt wurden.

Die weiteren Folgeprodukte des Trichlorethenabbaus Vinylchlorid und Ethen sind mit
Gehalten <0,2 bzw. <0,05 mg/l nachweisbar. Die Retardation von Trichlorethen und
der Abbauprodukte ist mit ca. 1 Woche deutlich niedriger als in dem analogen Ansatz
mit Aktivkohle. Aufgrund der hohen Trichlorethen- und cis-Dichlorethengehalte im
Ablauf des Reaktors BIMS 2 sollte bei der Fortfihrung der Untersuchungen ein
Schwerpunkt darauf gelegt werden, diese Restgehalte zu eliminieren.

Katalytische Sanierungsverfahren

Mit der oxidativen Vollmetallkatalyse (Institut fur Nichtklassische Chemie e.V.
Leipzig) und der Palladium-katalysierten reduktiven Hydrodehalogenierung wurden
hier zwei unterschiedliche Ansatze verfolgt. Bei der reduktiven Hydrodehaloge-
nierung von Chlorbenzen zu Benzen wurden zwei unterschiedliche Methoden zum
Schutz des Katalysators vor Vergiftung erprobt. Zum einen wurde der Katalysator in
eine schlauchférmige hydrophobe Polymermembran eingebettet (Umweltforschungs-
zentrum Leipzig-Halle, Sektion Sanierungsforschung), zum anderen wurden Pd-
impragnierte Zeolithe verwendet, deren Gitterstruktur und Oberflacheneigenschaften
die eine Diskriminierung zwischen Zielsubstanzen und Katalysatorgiften ermdglichen
sollten (Universitat Tubingen, Lehrstuhl fur angewandte Geologie).

Selbst bei zusatzlich vorgeschalteten Fe-gefillten Modulen zur Eliminierung im
Anstrom geléster Sulfide, erfillten beide Systeme ihre Schutzfunktion nur kurzzeitig.
Die Vergiftung des Katalysators ist auf die H»S-Bildung bei der mikrobiellen
Sulfatreduktion zurtickzufiihren. Dieser Prozess wird durch die im Grenzbereich zum
Katalysator erhéhten Wasserstoffgehalte stimuliert. Die so unmittelbar am
Katalysator erhdéhten H,S-Gehalte, kdénnen die Dekativierung des Katalysators
beschleunigen. In den Betriebsphasen mit ausreichender Aktivitdt des Katalysators
zeigten die erprobten Systeme jedoch ihr hohes Potential zur Hydrodehalogenierung
von Chlorbenzen. Dies verdeutlicht Abbildung 9.8 am Beispiel der zeolithgestitzten
Katalyse.

Beim Durchlaufen des Katalysereaktors (Pd-Kat 1 und Pd-Kat 2) sinken die
Konzentrationen an Chlorbenzen und 1,4-Dichlorbenzen rasch; gleichzeitig wird das
erwartete Reaktionsprodukt Benzen gebildet. Cyclohexan, das unerwilinschte
Nebenprodukt, entsteht nicht. So wurden die Zulaufgehalte von 5,57 mg/l
Chlorbenzen (= 49,5 ymol/l) und 0,25 mg/l 1,4-Dichlorbenzen (= 1,70 pymol/l) auf
1,72 mg/l Chlorbenzen (= 15,3 pmol/l) und 0,014 mg/l 1,4-Dichlorbenzen (=
0,01pmol/l) vermindert. Gleichzeitig war das Dechlorierungsprodukt Benzen im
Ablauf des Reaktors in einer Konzentration von 0,97 mg/l (= 13,5 pmol/l)
nachweisbar. Aufgrund der Konzentrationsabnahme der Chloraromaten ware ein
Benzengehalt von rund 35,9 pymol/l zu erwarten gewesen.
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Abbildung 9.8: Hydrodehalogenierung von Chlorbenzen durch zeolithgestiitzte Palladiumkatalyse

Ein grundsatzlich mdglicher mikrobieller Benzenabbau war allerdings nicht
nachzuweisen, da in ergdnzenden Analysen fur der primdre Benzenmetabolit
Brenzkatechin nur Konzentrationen < 0,6 ug/l (< 0,005 pmol/l) auftrat. Auch andere
phenolische Substanzen traten im Abstrom des Pd-Katalysereaktors nur in geringen
Gehalten auf und lagen im Bereich der Anstrombelastung. Bei der oxidativen Voll-
metallkatalyse wurde der Abbau von Chlorbenzenen in Gegenwart unterschiedlicher
metallischer Mischkatalysatoren und H,O; untersucht. Der Katalysator diente hier der
beschleunigten Bildung von Hydroxylradikalen aus H»O,. Der katalytische Prozess
verlief in zwei gekoppelten Reaktoren OxyA und OxyB, wahrend der dritte, mit
Aquifermaterial gefilllte, Reaktor der Beobachtung des Abstromverhaltens diente.
Weitgehend unabhéngig vom verwendeten Katalysator wurden die Anstrom-
konzentrationen der Chlorbenzene im Katalysemodul erheblich reduziert und, wie
Abbildung 9.9 zeigt, im Verlauf des nachgeschalteten Aquiferreaktors weiter
verringert. Als eine mégliche Ursache fir die Abbauprozesse im Aquiferreaktor ist der
Eintrag aus dem H,0,-Zerfall stammenden Sauerstoffs und die dadurch ausgeléste
Anregung des mikrobiellen Chlorbenzenabbaus anzusehen.

Auch nach dem Wechsel auf ein Ni-freies Katalysatorsystem im Juni 2001 wurde
eine hohe Abbauleistung erzielt. Dies wurde durch zusétzliche AOX-Analysen
bestatigt, die eine Abnahme des AOX-Gehaltes von 2,7 mg/l im Anstrom auf 0,46
mg/l im Ablauf des Reaktors OxyAB und 0,08 mg/lI im Ablauf des Aquiferreaktors und
damit eine Reduzierung auf 3 % des Anfangswertes, zeigten.
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Abbildung 9.9: Eliminierung von Chlorbenzenen durch Vollmetallkatalyse/H,0O,

Die in Tabelle 9.2 angefuhrten Resultate der Untersuchungen auf phenolische
Substanzen weisen eine Reduzierung der im Anstrom vorhandenen Belastungen
aus.

Tabelle 9.2: Gehalte phenolischer Komponenten beim metallkatalysierten Chlorbenzenabbau

Juni 2001 Juni 2002

Gehalte in pgl/l Anstrom | OxyAB Aquifer Anstrom OxyAB Aquifer

Phenol 0,09 1,09 <0,07 <0,07 <0,07 <0,07
Monochlorphenole 17,14 30,3 0,28 20,95 <0,07 <0,07
Dichlorphenole <0,07 0,07 <0,07 0,74 <0,07 <0,07
Trichlorphenole <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6
Methylchlorphenole <0,2 <0,2 <0,2 1,04 <0,2 <0,2
Methylphenole <0,7 <0,7 <0,7 1,02 0,74 0,53
Brenzkatechin <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6
Hydrochinon <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6
Resorcin <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6 <0,6

Gekoppelte in situ-Reaktoren

Das Institut fur Geowissenschaften, Angewandte Geologie, der Universitat Kiel
untersuchte die Behandlung einer Mischkontamination von Chlorbenzen und Tri-
chlorethen durch zweistufige Reaktorsysteme aus Fe(0)/Aktivkohle und Fe(0)/ORC.
Im ersten Schritt kam hierbei die Kombination eines mit Fe(0)-Granulat gefullten
Reaktormoduls und eines Aktivkohlemoduls zum Einsatz. Im zweiten Schritt wurde
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das Aktivkohlemodul durch eine mit ORC/Sandgemisch geflllte Einheit ersetzt. Flr
die Untersuchung des Trichlorethenabbaus wurde eine Anstromkonzentration von
20 mg/l eingestellt.

Trichlorethenabbau durch Fe(0)

Durch Fe(0) konnte ein weitreichender Trichlorethenabbau erzielt werden. Nach dem
Fe(0)-Reaktor war in der Regel kein Trichlorethen mehr nachweisbar. Aus dem
Spektrum der Abbauprodukte traten allein cis-Dichlorethen und Ethen mit rund 0,1
bzw. 0,8 mg/l auf. Nur bei technisch bedingt erhdhter Trichlorethendosierung waren
teilweise Trichlorethen und erhéhte Abstromgehalte von cis-Dichlorethen feststellbar.
Die Metabolitenverteilungen in Tabelle 9.3 zeigen, dass auch hier, die Bildung von
cis-Dichlorethen gegentber trans- und 1,1-Dichlorethen bevorzugt ist.

Tabelle 9.3: Gehalte von Trichlorethen und Abbauprodukten im Ablauf des Fe(0)-Moduls

Angaben in mg/l Mérz 2002 April 2002
Trichlorethen 12,81 13,74
cis-Dichlorethen 0,35 0,28
trans-Dichlorethen 0,06 0,05
1,1-Dichlorethen 0,06 0,06
Vinylchlorid 0,00 0,00

Im Vergleich zum sequentiellen anaeroben und mikroaerophilen mikrobiellen
Prozess besitzt der Fe-katalysierte Trichlorethenabbau eine hohe Leistungsfahigkeit
und Verfahrensstabilitdt. Im Normalbetrieb verlduft der Abbau so effektiv, dass auch
die Intermediate des Trichlorethenabbaus, insbesondere das kanzerogene Vinyl-
chlorid, nicht oder in nur geringen Konzentrationen auftreten.

Eliminierung von Monochlorbenzen durch Redox-Kombinationsprozesse

Bei Kombination des Fe(0)-Moduls mit einer nachgeschalteten Aktivkohleeinheit
fuhrte die zweite Verfahrensstufe zur effektiven Reduzierung der Chlorbenzen-
belastung, wie Abbildung 9.10 fir eine Mischkontamination aus Trichlorethen und
Chlorbenzenen zeigt. Wahrend in der ersten Verfahrensstufe den Trichlorethen und
seine Metaboliten abgebaut werden, sorbieren im zweiten Verfahrensschritt
Chlorbenzen und Dichlorbenzene an Aktivkohle. Der ca. 14-monatige Betrieb belegt
die Leistungsfahigkeit und Langzeitstabilitdt des kombinierten Fe(0)/Aktivkohle-
Verfahrens.



Kapitel 9 181

OEthen
@ Vinylchlorid —
Btrans-Dichlorethen
D cis-Dichlorethen

W Trichlorethen

M 1,4-Dichlorbenzen
[01,2-Dichlorbenzen
@ Chlorbenzen

35+

30

25+

20

15+

10+

a7 L7

0 T T
Start nach Fe-Reaktor nach AK-Reaktor nach "Aquifer-Reaktor"

Abbildung 9.10: Eliminierung von Trichlorethen und Chlorbenzenen durch das Kombinationssystem
Eisen (Fe(0) / Aktivkohle (AK))

Trichchlorethen- und Chlorbenzenabbau durch Fe(0)/ORC-Kombination

Nach Ersatz des Aktivkohlmoduls durch ein 1,7 %-iges ORC/Sandgemisch mit rund
0,25 % Aktivkohleanteil und Einstellung technisch stabiler Verfahrensbedingungen
wurde der Versuchsbetrieb analog zum ersten Untersuchungsabschnitt fortgesetzt.

Diese Umstellung verdnderte das Ruickstandsverhalten von Trichlorethen und
Chlorbenzenen. Wie bereits in der ersten Versuchsphase sind im Ablauf des Fe(0)-
Reaktormoduls temporéar erhéhte Ablaufgehalte von Trichlorethen feststellbar. Sie
treten zeitverzégert auch in den Ablaufen der ORC-Reaktormoduls und des
nachgeschalteten Aquiferreaktors auf.

Ein analoges Bild ergibt sich auch fur die Produkte des Trichlorethenabbaus. Wie
Abbildung 9.11 zeigt, treten jetzt alle drei Dichlorethenisomere auf, wobei aber cis-
Dichlorethen mit Gehalten bis zu 350 ug/l bestimmend bleibt, wahrend die Konzen-
trationen von trans-Dichlorethen und 1,1-Dichlorethen 35 g/l nicht Gberschreiten.

Hieraus wird aber auch deutlich, dass sowohl das ORC-System als auch der
nachgeschaltete Aquiferreaktor zu keiner weiteren Reduzierung nicht im Fe(0)-Modul
eliminierter Chloraliphaten fiihren.

Far den Chlorbenzenabbau ergab sich aus der Verfahrensumstellung ein anderes
Bild. Hier bewirkte das ORC-Modul eine starke Reduzierung der Chlorbenzen-
belastungen, Sie setzte unmittelbar nach der Inbetriebnahme des ORC-Moduls ein
und blieb bis Dezember 2001 bestehen. Der Konzentrations-/Zeitverlauf ist in
Abbildung 2.12 wiedergegeben.
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Abbildung 9.11: Konzentrations-/Zeitverlauf von TCE-Metaboliten im Redox-System Fe(0)/ORC
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Abbildung 9.12: Konzentrations-/Zeitverlauf von Chlorbenzen (MCB) im Redox-System Fe/ORC
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Wahrend die Chlorbenzenkonzentration im Ablauf des Fe(0)-Reaktors parallel zur
Anstrombelastung verlief, war die Konzentration im Ablauf des ORC-Moduls
weitgehend und nach dem Aquiferreaktor sogar auf weniger als 0,1 mg/l vermindert.
Ab Dezember 2001 stieg die Konzentration im Abstrom des ORC-Moduls wieder an
und verlief parallel zu Anstrombelastung. Diesem Trend folgte mit zeitlicher
Verzdgerung auch das Konzentrations/Zeit-Profil im Abstrom des Aquiferreaktors. Als
Ursache dafir sind die erschopfte Kapazitat des ORC-Materials und der zeitversetzt
zum Erliegen kommende mikrobielle Chlorbenzenabbau im Aquiferreaktor
anzusehen.

Neben Chlorbenzen liegen im Anstrom 1,4- und 1,2-Dichlorbenzen im Bereich von
0,30 - 0,15 mg/l bzw. 0,02 - 0,1 mg/l vor. Fiir sie war ein dhnlicher Konzentrations-
/Zeitverlauf wie fir Chlorbenzen zu verzeichnen, der z. T. durch Desorptionsprozesse
aus dem braunkohlehaltigen Fillmaterial des Aquiferreaktors tberlagert wurde.

Die Verminderung der Chloraromatengehalte ging nicht mit einer Anreicherung
phenolischer Komponenten einher. Selbst in der Phase hoher Abbauleistung lagen
nur geringe Belastungen mit Phenol und Chlorphenolen vor. Wie Tabelle 9.4 zeigt,
waren sie im Ablauf des ORC-Moduls mit rund 16 ug/l und 10 pg/l im Ablauf des
Aquiferreaktors gegeniiber dem Anstrom von 11 mg/l nur wenig oder nicht erhéht.

Tabelle 9.4: Phenol und Chlorphenole beim ORC-gestiitzten Redoxkombinationsprozess

nach nach
Angaben in [ug/l] Anstrom ORC-Modul Aquiferreator

Phenol 4,22 3,81 3,16
2-Chlorphenol 2,75 10,71 3,89
3-Chlorphenol 0,00 0,51 2,08
2,4-Dichlorphenol 3,63 0,13 0,08
2,4,6-Trichlorphenol 0,00 0,02 0,02
Chlormethylphenole 0,32 0,80 0,55

Summe Chlorphenole 10,92 15,98 9,78

Chlorbenzenabbau durch autochthone Mikroorganismen

In zwei parallel betriebenen Reaktoren wurde die mégliche Stimulation der mikro-
biellen Chlorbenzeneliminierung durch NO3™ und H20; untersucht. Den Verlauf der
Chlorbenzeneliminierung gibt Abbildung 9.13 in Form des Quotienten aus Ablauf-
und Anstromkonzentrationen in den Reaktoren wieder.

Wie die Ergebnisse zeigen, fihrt die alleinige Zugabe von Nitrat zu keiner Stimulation
des Chlorbenzenabbaus. Wird jedoch gleichzeitig eine wasserige H>O2-Lésung
zudosiert, erfolgt mit geringer zeitlicher Verzdégerung eine deutliche Verminderung
der Chlorbenzengehalte im Abstrom. Nach Ende der H,O,-Gabe zum Reaktor A
steigt der Quotient wieder auf das urspringliche Niveau. Eine einmalige Stimulation
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des mikrobiellen Milieus ist demnach nicht ausreichend fiir einen dauerhaften
Chlorbenzenabbau. Im Reaktor B wurde durch die fortgesetzte H,O,-Gabe eine
Reduzierung der Chlorbenzenbelastung auf 25 % der Anstromkonzentration erzielt.
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Abbildung 9.13: Mikrobielle Chlorbenzeneliminierung bei Zusatz NO3 - und H,O,-haltiger Medien

Die Analysenwerte in Tabelle 9.5 unterstreichen, dass phenolische Komponenten nur
in Konzentrationen von wenigen pg/l entstanden. lhre Gehalte im Abstrom liegen

nicht oder nur gering Uber denen im Anstrom.

Tabelle 9.5: Phenolische Komponenten beim Chlorbenzenabbau durch autochthone

Mikroorganismen

Substanz Zulauf Ablauf

Gehalt in ug/l Reaktor A Reaktor B
Monochlorphenole 18,2 4.0 1,9
2,4-Dichlorphenol 0,2 0,2 <0,1
2,6-Dichorphenol 0,2 <0,1 <0,1
Trichlorphenole <0,6 <0,6 <0,6
Tetrachlorphenol <0,6 1,1 <0,6
Pentachlorphenol <1,3 <1,3 <1,3
3-Chlor-4-Methylphenol 0,2 0,2 0,3
Phenol 0,3 0,2 0,1
Brenzkatechin 1,0 <0,6 1,1
Hydrochinon <0,6 <0,6 <0,6
Resorzin <0,6 <0,6 <0,6
2-Methylphenol 0,1 0,2 0,1
3-/4-Methylphenol 0,1 0,3 0,1
2,4-Dimethylphenol 0,2 <0,1 <0,1
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Dieses Ausbleiben persistenter chlorierter Intermediate wird durch parallele Bestim-
mungen von AOX- und Chlorbenzengehalten im Abstrom des mit hoher Abbau-
leistung betriebenen Reaktors B bestatigt (Tabelle 9.6).

Tabelle 9.6: AOX-Analysen und berechnete AOX-Gehalte bei mikrobiellem Chlorbenzenabbau

Angaben in mmol/l AOX Chlor- Dichlor- rechner. | % analyt.
-Analyse benzen benzene AOX AOX
Sept. 2000 | Anstrom 0,204 0,229 0,003 0,235 115
Abstrom A 0,165 0,159 0,005 0,169 102
Abstrom B 0,172 0,188 0,009 0,206 119
Jun. 2001 Anstrom 0,131 0,160 0,003 0,166 126
Abstrom B 0,061 0,049 0,005 0,059 98

Die Chlorbenzenkonzentration im Reaktorldngsprofii nahm entgegen der Erwar-
tungen im Verlauf der FlieRstrecke nicht kontinuierlich ab. Wie Abbildung 9.14 zeigt,
war vielmehr nach einer raschen Abnahme der Chlorbenzen- und Dichlorbenzen-
gehalte im Eingangsbereich des Reaktors ein unterschiedlich starker Belastungs-
anstieg feststellbar, der beim weiteren Durchlauf des Reaktors zunachst wieder
zurtckging und am Reaktorausgang erneut anstieg.
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Abbildung 9.14: Konzentrationsverlaufe im Reaktor B bei mikrobiellem Chlorbenzenabbau

Diese Befunde der Einzelstoffuntersuchung lieBen sich durch Bestimmungen der
Summenparameter AOX und TOC bestatigen. Die die Gehalte an geléstem CO;
widerspiegelnden TIC-Werte folgten einem gegenlaufigen Trend, was auf eine lokal
erhdhte mikrobielle Aktivitdt und damit ausgepragtere Abbauprozesse hinweist.

9.3 Radiotracerexperimente zum Chlorbenzenabbau

Um die Ubereinstimmung niedriger Chlorbenzenkonzentrationen mit hohen TIC-
Werten und daraus abgeleitetem mikrobiellen Abbau zu prifen, wurden, in Anleh-
nung an die OECD-Guideline 304 A (OECD 1981), Radiotracerexperimente mit "C-
UL-markiertem Monochlorbenzen durchgefihrt. Das Versuchsprinzip ist die
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Absorption und radioanalytische Erfassung des durch Mineralisation des Radio-
tracers in die Gasphase freigesetzten CO; in einer 0,1 n wasserigen KOH-L&sung.

Um im Radiotracerexperiment die in der Pilotanlage herrschenden Randbedingungen
des erprobten Verfahrens zu simulieren, wurde periodisch eine wéasserige Ldsung
von H,0O2/NaNO3; zudosiert und das Experiment bei 14°C und unter Lichtausschluss
sowie unter einer N2-Schutzgasatmosphéare durchgefuhrt. Um den Anteil des in der
KOH-L6sung cosorbierten Chlorbenzens zu ermitteln, wurde das gebundene CO;
aus einem Aliquot durch Ansduern freigesetzt und die in der Lésung verbliebene
Radioaktivitat bestimmt. Dieser Anteil wurde auf cosorbiertes Chlorbenzen zurtick-
gefiihrt und bei der Berechnung mineralisierter Anteile berlcksichtigt. Die Radio-
tracerbilanzen dieser Versuche sind in Tabelle 9.7 zusammengefasst.

Mit dem Nachweis der Mineralisation sind weitreichende Abbauprozesse unter Ver-
lust des aromatischen Ringsystems zu konstatieren, da die Bildung von *CO, aus
dem '"C-UL-markierten Monochlorbenzen das Aufbrechen und einen partiellen
Abbau des Kohlenstoffskeletts voraussetzt. Dies erklart, warum im Feldexperiment
keine Akkumulation phenolischer Intermediate festzustellen war.

Tabelle 9.7: Radiotracerbilanz der Mineralisation von 14C—Chlorbenzen, 16 d Versuchsdauer

Versuchsansatz A B

Startaktivitat [Bq] 80229 80229
KOH-Absorptionslésung [Bq] 36120 52234
KOH-Absorptionslésung [%] 45,0 65,1
Um Cosorption korrigiert [%] 22,5 40,6
Restaktivitat (wéssr. Phase) [Bq] 23279 20187
Wiederfindung [%] 74,0 90,3

Wie die Radiotracerbilanzen in Tabelle 9.8 zeigen, kdénnen nach Ende des
Mineralisationsexperiments die in der wasserigen Phase verbliebenen radioaktiven
Bestandteile auch nach Ansauern auf pH 1 nur zu weniger als 10 % durch unpolare
Festphasenextraktion (Cis-RP-Material) abgetrennt werden. Dies bestétigte erneut
die aus den Mineralisationsexperimenten abzuleitende Bildung stark polarer
Ringspaltungsprodukte.

Da das Mineralisationsprodukt CO,, das eindeutig dem eingesetzten '*C UL-
Chlorbenzen zuzuordnen ist, belegen die Radiotracerexperimente den Chlorbenzen-
abbau unter Verlust des Kohlenstoffgeriists und erklaren damit das Ausbleiben
phenolischer Endprodukte.
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Tabelle 9.8: Radiotracerbilanz der Extraktion 14C-haltiger Spezies aus wasserigen Rickstadnden der

Abbauexperimente
Autochthone Mikroorganismen
SPE-Anreicherung A B
Startaktivitat [Bq] 23279 20187
Extrakt aus SPE-Anreicherung [Bq] 1246 1808
Extraktionsausbeute [%] 54 9,0
Perkolat [Bq] 14036 11934
Perkolat [%] 60,3 59,1
Wiederfindung [%] 65,3 68,1

9.4 AOX-Parameter zur Charakterisierung komplexer CKW-Inventare

Die prozessbegleitenden Untersuchungen lieferten Hinweise auf eine potenzielle
Eignung des Parameters AOX zur summarischen Erfassung von Chlorbenzen und
chlorierter Intermediate. So zeigten Untersuchungen an der SAFIRA-Pilotanlage
hohe Ubereinstimmungen der Befunde aus AOX-Analysen und Einzelstoffanalysen.
Zur Prifung der Verallgemeinerbarkeit dieser Ubereinstimmungen wurden Proben
aus dem Betrieb des on site-Moduls zur Membranextraktion mit Pd-katalysiertem
CKW-Abbau und aus anderen Bereichen des Standortes Bitterfeld/Wolfen geprift.
Zusatzlich wurde durch verschiedene Labors eine vergleichende Einzelstoff- und
Summenparameteranalyse einer CKW-belasteten Grundwasserprobe durchgefihrt.

Fur Proben aus dem Einzugsbereich der Pilotanlage wurde mit durchschinttlich
103% eine hohe Ubereinstimmung der experimentell ermittelten mit den aus
Einzelstoffanalysen berechneten AOX-Werten festgestellt. Dabei waren die gréfiten
Unterschiede bei niedrigen Belastungen festzustellen. Sie schlugen sich jedoch nicht
einheitlich in Mehr- oder Minderbefunden nieder. Auch beim Betrieb des on site-
Moduls zur kombinierten Membranextraktion am Standort Greppin lag eine hohe
Uberstimmung zwischen Einzelstoff- und AOX-Analysen vor, wie Tabelle 9.9 zeigt.
Sowohl im hoch belasteten Anstrom als auch im mit ca. 30 mg/l AOX erheblich
niedriger kontaminierten Abstrom stimmten mit 117% bzw. 103% Summenparameter
und Einzelstoffbefunde praktisch Gberein. Dieser Befund belegt auch die weitgehend
vollstédndige Erfassung des Kontaminantenspektrums durch die Einzelstoffanalysen.

Die Ergebnisse einer vergleichenden Untersuchung unterschiedlicher Laboratorien
fur eine komplex belastete Grundwasserprobe aus der Region Bitterfeld/Wolfen vom
April 2002 verdeutlichen jedoch, dass derartige Ubereinstimmungen nicht verall-
gemeinert werden kénnen. Die Resultate dieser Untersuchung, an der neben dem
UFZ vier zertifizierte Laboratorien beteiligt waren, sind in Tabelle 9.10 zusammen-
gefasst. In allen Fallen sind die Ergebnisse der AOX-Analysen erheblich niedriger als
die aus der Einzelstoffanalyse berechneten AOX-Werten. Als Ursache dafiir kommen
Belastungen durch LCKW in Betracht, die sich der AOX-Bestimmung durch Ver-
flichtigung entziehen kdnnen.
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Tabelle 9.9: Vergleich der AOX- und Einzelstoffgehalte am on-site-Standort Greppin

Anstrom - Abstrom -
mg/I Anstrom | Abstrom AOX AOX

berechnet berechnet
Vinylchlorid 8,67 1,71 4,924 0,969
1,1-Dichlorethen <0,03 0,05 0,022 0,034
trans-1,2-Dichlorethen 5,19 1,12 3,804 0,819
cis-1,2-Dichlorethen 33,85 7,32 24,800 5,363
Trichlorethen 39,55 10,36 32,157 8,421
Tetrachlorethen 13,05 2,89 11,159 2,473
Chlorbenzen 0,85 0,18 0,268 0,058
1,1,2,2-Tetrachlorethan 78,71 15,26 66,567 12,908
2-Chlortoluen <0,01 <0,01 0,003 0,003
1,4-Dichlorbenzen < 0,02 < 0,02 0,010 0,010
1,2-Dichlorbenzen < 0,01 < 0,01 0,010 0,005
Gesamt-AOX berechnet 143,724 31,063
AOX-Analyse (UFZ) 168 32
AOX-Analyse (extern) 167 30
% von ber. AOX (UFZ) 117 % 103 %

Zur weiteren Untersuchung dieses Aspektes wurde bei der Ermittlung der Grund-
wasserbelastungssituation in den Jahren 2001 und 2002 zusétzlich der Parameter
POX (ausblasbare Halogenkohlenwasserstoffe) bestimmt. Die POX-Untersuchungen
belegten, dass die Grundwasserbelastungen tberwiegend durch ausblasbare Chlor-
kohlenwasserstoffe bedingt sind. Jedoch liegen auch unter Berlcksichtigung des
POX die aus Einzelstoffanalysen berechneten Werte bis auf wenige Ausnahmen
Uber denen der Summenparameteranalyse.

Tabelle 9.10: Ergebnisse vergleichender CKW- und AOX-Analysen (UFZ und Labore A-D)

Parameter / Labor A B C D UFZ
LHKW
Trichlormethan pg/l 1200 2200 1600 1000%) 1580
1,2-Dichlorethan pg/l 80 72 73 25 58
1,1,2-Trichlorethan pg/l 830 1.000 n.b. n.b. 694
1,1,2,2-Tetrachlorethan | ug/l | 153000 | 170000 | 150000 | 110000*) | 135489
cis-Dichlorethen pg/l 38000 49000 36000 41000 42156
trans-Dichlorethen pg/l 4300 6100 n.b. 7300 5508
Trichlorethen Mo/l 56000 52000 42000 57000%) 67937
Tetrachlorethen pg/l 13000 14000 19000 21000%) 17338
Vinylchlorid Mg/l 11000 12000 9800 6900 9928
Summe LHKW Mg/l | 277410 | 306372 | 258473 244225 | 280688
Summe SHKW pg/l 748 820 1100 1600 1001
Summe Chlorphenole pg/l 10,1 15,0 18,4 <2 15,5
AOX (berechnet) mg/l 226 249 212 198 228
AOX (Analyse) mg/| 180 120 160 140 169
% von ber. AOX % 79,6 48,1 75,5 70,7 74,1

*

) Werte auBerhalb des Kalibrierbereiches
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Bei den vereinzelten Mehrbefunden durch AOX-Analyse konnten durch ergdnzende
Einzelstoffuntersuchungen Belastungen mit weiteren LCKW festgestellt werden, die
bisher nicht zum Analytspektrum der Einzelstoffunteranalyse gezéhlt hatten. Der
Ersatz von Einzelstoffanalysen durch die Summenparamter AOX und ggf. POX ist
daher beschrankt mdglich. Nur bei klar umrissenem Kontaminantenspektrum und
begrenzten Belastungsschwankungen kann der Summenparameter AOX die Einzel-
stoffanalyse fallweise ersetzen und damit den Uberwachungsaufwand reduzieren.
Bei variierenden und heterogenen Belastungen bleibt die Einzelstoffanalyse uner-
setzbar. Der Parameter AOX ist jedoch fir die Prifung ggf. Anpassung des
Leitsubstanzspektrums von Einzelstoffanalysen von hoher Bedeutung.

9.5 Untersuchungen zur Sicherung des Pilotanlagenbetriebs

Zur Sicherung des Anlagenbetriebes und zur vertieften Kontaminationserkundung
waren in den Jahren 2001 und 2002 Messkampagnen zur Erfassung der Grund-
wasserbelastung erforderlich. Die Struktur des Untersuchungsgebietes und die Lage
der im Jahr 2001 einbezogenen Grundwassermessstellen ist in Abbildung 9.15
wiedergegeben, letztere sind weitgehend mit den im folgenden Jahr einbezogenen
Messstellen identisch.

4519000 4519500 4520000 4522000 4522500

Abbildung 9.15: Lageplan der Grundwassermessstellen im Untersuchungsgebiet
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Die Auswahl der Grundwassermessstellen im Umfeld der SAFIRA-Pilotanlage
orientierte sich an bisherigen Ergebnissen zur Chlorbenzenbelastung des quartéaren
Aquifers. Die anderen GWM erfassten Areale, auf denen periphere Arbeiten des
SAFIRA-Vorhabens durchgefihrt wurden bzw. geplant waren. Vor dem Hintergrund
der Hochwasserereignisse vom August 2002 war es weiterhin angezeigt, mégliche
hochwasserinduzierte Anderungen von Fliessregime und Belastungssituation zu
erfassen, um so zur Sicherung und einer ggf. notwendigen Anpassung des Anlagen-
betriebes an veranderte Randbedingungen beizutragen.

Im August 2001 wurden 35 Grundwassermessstellen und im November 2002 rund
60 Messstellen, auf ein breites Spektrum von Einzelstoffen und Summenparametern
untersucht (LCKW, BTEX-Aromaten, Chlorbenzene, Alkyl- und Chlorphenole,
Pflanzenschutzmittelwirkstoffe, AOX, POX, TOC, Kationen- und Anioneninventar). Im
November 2002 wurde das Leitsubstanzspektrum um Aniline und Nitrobenzene
sowie deren chlorierte Analoga erweitert.

Im unmittelbaren Einzugsbereich der Pilotanlage dominierten Chlorbenzen mit
Konzentrationen zwischen 4,7 und 47,2 mg/l und Dichlorbenzen mit Gehalten
zwischen 0,03 und 3,2 mg/l. Ein abweichendes Belastungsmuster war an der im
tertiaren Aquifer (34,5-37,5 m) verfilterten GWM SafBit 16/97 zu verzeichnen. Hier
bestimmten Chloraliphaten wie Trichlorethen (5,4 mg/l), cis-Dichlorethen (8,3 mg/l),
trans-Dichlorethen (5,4 mg/l) und Vinylchlorid (0,35 mg/l) die Belastung, wahrend der
Chlorbenzengehalt nur rund 1 mg/l betrug. Belastungen mit Chlorphenolen, ins-
besondere 3- und 4-Dichlorphenol betrugen an der westlich an die Pilotanlage
angrenzenden GWM SafBit 29/98 maximal 0,25 mg/l. Hbher chlorierte Benzene,
HCH-Isomere und Dimethoat sowie, héher chlorierte Phenole, Methylphenole, Nitro-
phenole und Aniline waren im unmittelbaren Umfeld der Pilotanlage nicht nachweis-
bar. Auch Screening-Analysen ergaben keine Hinweise auf eine Verédnderung des
bisher bekannten Belastungsspektrums am Standort der Pilotanlage.

Am etwa 750 m NNW der Pilotananlage befindlichen Altstandort der Pflanzenschutz-
mittelproduktion weisen die Analysen nur fir die am né&chsten zur Pilotanlage
gelegenen GWM BVV 3040 und 3041 mit 34,1 bzw. 2,2 mg/l Chlorbenzen
Belastungen auf, die dem Einzugsbereich der Pilotanlage entsprechen, wahrend flr
die anderen GWM keine oder nur geringe Chlorbenzenbelastungen nachgewiesen
wurden. Im Gegensatz zum unmittelbaren Einzugsbereich der Pilotanlage tritt hier
jedoch Benzen mit 17,6 bzw. 1,4 mg/l auf. Weiterhin waren erhebliche LCKW-
Belastungen, in der Hauptsache Tetrachlorethen, Trichlorethen sowie 1,2-
Dichlorethene, festzustellen. Aus der Gruppe der Pflanzenschutzmittel waren nur 0,6
mg/I 0-HCH an der GWM SafBit 39/01 und an den GWM SafBit 39/01, 39z/01 und
BVV 4650 Dimethoatkonzentrationen von 5,6, 5,7 bzw. 3,6 ug/l feststellbar.

Dagegen bestimmten im gesamten Geldndeabschnitt des Altstandortes nordnord-
westlich der Pilotanlage hohe Gehalte methylierter (Di-)Thiophosphorsaureester die
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Grundwasserkontamination. Sie wurden, wie Abbildung 9.16 zeigt, in einer ca.
1000 m langen, stidostwarts gerichteten Abstromfahne nachgewiesen.
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Abbildung 9.16: Grundwasserbelastungen durch Phosphororganika, Angaben in ug/l, O,0,S-Tri-
methyldithiophosphorséureester, O,0,0- Trimethylthiophosphorsaureester, O,S,S-Trimethyl-
dithiophosphorsaureester, in Klammern: Filtertiefe des Pegels, Angabe Belastungsdaten :
(Aug. 2001) / (Nov. 2002)

Stets war 0,0,S-Trimethyldithiophosphorsaureester die beherrschende der drei

Komponenten. Sie war sowohl im quartaren als auch im tertidren Aquifer in Gehalten

von ca. 37 mg/l im Zentrum bis 14 pg/l in der ca. 250 m nérdlich der Pilotanlage

abstrdomenden Kontaminationsfahne nachweisbar waren. Die in Abbildung 9.16

ebenfalls angefuhrten Filtertiefen der Grundwassermessstellen zeigen, dass die

Belastungen auf gesamten quartdren Aquifer erstreckt; aber auch an der im Tertiar

verfilterten Messstelle SafBit 37/98 am Ende der Abstromfahne nachweisbar waren.

Bei der Untersuchung vom November 2002 war ein im Grundsatz gleichartiges,
durch den O,0,S-Trimethyldithiophosphorsdureester bestimmtes, im Vergleich zu
2001 erhdhtes Belastungsniveau feststellbar. Sowohl an den Messstellen SafBit
39/01 und 39z/01im Kontaminationszentrum als auch an den Messstellen SafBit
37/98 und BVV 3050 wurden Belastungsanstiege festgestellt. Die Abstrombelastung
findet sich auch an der neu aufgenommenen Messstelle SafBit 33/98 sowie der ca.
600 m NNO vom Belastungszentrum entfernten Messstelle LMBV 875 bestétigt.
Md&gliche Ursachen dafir kénnen Mobilisierungen durch den Grundwasseranstieg
und die Ausbildung neuer Flieldrichtungen sein. Aus dem Isohypsenplan fir
November 2002 (Abbildung 9.20) lassen sich fur diesen zwei Abstromrichtungen, in
Richtung auf das Stadtgebiet Bitterfeld und die SAFIRA-Pilotanlage, ableiten.
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Angesichts der bioziden Wirkung dieser Stoffe und der Néhe ihrer Abstromfahne zm
Einzugsbereich der SAIFRA-Pilotanlage verdient diese Stoffgruppe besondere
Aufmerksamkeit. Diese Thiophosphorsaureester wirken wie Dimethoat als Cholin-
esterasehemmer, jedoch ohne vorherige metabolische Aktivierung.

Als Quelle dieser Grundwasserkontamination die ehemalige Produktionsanlage fur
Dimethoat anzusehen. Zum einen sind die festgestellten Substanzen als Verun-
reinigungen von Dimethoat und analogen Wirkstoffen wie Malathion, Phosmethylan
und Parathionmethyl bekannt (Gattermann et al., 1996). Zum anderen sind diverse
Thiphosphorséureester als Nebenprodukte der Dimethoatsynthese und Thermolyse-
produkte von Dimethoat bekannt. Im Elektrochemischen Kombinat Bitterfeld wurde
Dimethoat von 1959 bis zur Mitte der 90er Jahre hergestellt und unter der
Bezeichnung Bi 58 EC mit einem Wirkstoffgehalt von 400 g/l in den Handel gebracht.
Zwischen 1980 und 1991 betrug die Jahresproduktion ca. 16.000 t/a Bi 58 EC
(Chemie AG Bitterfeld/Wolfen, 1993). Dazu kam nach Methanolyse von Phosphor-
pentasulfid eine, der Rogorsynthese verwandte und im DDR-Wirtschaftspatent 49605
beschriebene Kondensation von Salzen der O,0O-Dimethylthiophosphorsdure mit N-
Methylchloracetamid zur Anwendung. Der bei pH 1-4 in einem Zweiphasensystem
aus wasseriger Phase und organischen L&semitteln wie Trichlormethan, Benzen,
Chlorbenzen, geflhrte Prozess lieferte mit maximal 76,3 % Ausbeute Dimethoat.
Sowohl bei der Methanolyse von Phosphorpentasulfid als auch bei der Konden-
sationsreaktion treten methylierte Thiophosphorsaureester als Nebenprodukte auf.
Daneben sind sie auch Produkte der bereits unter milden Bedingungen moglichen
thermischen Zersetzung von Dimethoat (Andreozzi et al., 1999). Wegen des gleich-
zeitigen Nachweises dieser Nebenprodukte und prozesstypischer L&semittel im
Belastungszentrum muss die Dimethoatproduktion als Kontaminationsquelle
gesehen werden.

Das Verbreitungspotential und die Persistenz der Trimethyl(di)thiophosphorséaure-
ester werden durch Untersuchungen der Arbeitsgemeinschaft Elbe (ARGE Elbe,
2002) belegt, sie weisen fur die Mulde, den regionalen Vorfluter, am Pegel bei
Dessau im Jahr 1996 mittlere O,0,0-Trimethylthiophosphat- und O,0,S-Trimethyl-
dithiophosphatehalte von 430 bzw. 34 ng/l aus und fihren sie auf ehemalige die
Pflanzenschutzmittelproduktion im Raum Bitterfeld/Wolfen zurtick. Weiterhin werden
diese Substanzen im weiteren Lauf der Elbe bis zu ihrer Mindung in die Nordsee
nachgewiesen (Gétz et al., 1998; Gattermann et al., 1996).

Die in der Ortslage Greppin zwischen Bitterfeld und Wolfen befindlichen Messstellen
erfassen wegen ihrer rdumlichen Anordnung und Filterbereiche eine vertikale (GWM
SafWolf 1/00, SafWolf 1a/00, SafWolf 1b/00) und eine horizontale Kontaminations-
verteilung (Greppin Brunnen 1, BVV 308/99 und BVV 4650/00). Wie Abbildung 9.17
zeigt, ist die Belastung an den Grundwassermesstellen SafWolf durch Chlorbenzene
und Benzen bestimmt. Hier waren maximale Gehalte von 41,2 mg/l Mono-
chlorbenzen, 11,7 mg 1,4- und 11 mg 1,2-Dichlorbenzen sowie 1,0 mg/l 1,3-Dichlor-
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benzen und 12,7 mg/l Benzen zu verzeichnen. Im Spektrum der héher chlorierten
Benzene wurden fir 1,2,4-Trichlorbenzen mit maximal 1,1 mg/l und 1,2,4,5-Tetra-
chlorbenzen mit 0,7 mg/l die héchsten Belastungen ermittelt. HCH-Belastungen kam
mit maximal 11 pg/l je Isomer nur untergeordnete Bedeutung zu. Aus dem Spektrum
der erfassten aliphatischen LCKW waren hier keine Belastungen > 0,1 mg/l
nachweisbar; jedoch wurden Hinweise Trichlormethanbelastungen gewonnen.
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Abbildung 9.17: Vertikale Kontaminationsverteilungen an der Messstellengruppe SafWolf

Die Belastungen mit phenolischen Substanzen waren hier auf Phenol (0,8 mg/l) und
Alkylphenole (je 1,1 mg/l 2-Methylphenol und 2,4-Dimethylphenol) sowie 1,1 mg/l
Pentachlorphenol zurliickzuftihren. Durch Screening-Analysen wurden auch chlorierte
und alkylierte Aniline nachgewiesen. Wie Abbildung 2.17 zeigt, sind die Belastungen
inhomogen Uber den erfassten Tiefenbereich verteilt.

Fir die in hohen Konzentrationen vorliegenden Stoffe Chlorbenzen, Benzen, 1,2-
und 1,4-Dichlorbenzen ist ein Maximum im mittleren Horizont erkennbar. Die
relativen Anteile dieser Hauptkomponenten sind in den unteren Entnahmetiefen
weitgehend identisch, wahrend oberflachennah der Anteil der Dichlorbenzene erhéht
ist. Ein gegenlaufiger Trend ist fur die phenolischen Komponenten zu konstatieren.
Aulder fur 3-/4-Chlorphenol, nimmt die Belastung mit zunehmender Tiefe zu. Die
Messstellen Greppin Brunnen 1, BVV 308/99 und BVV 4650/00 sind im Bereich des
Standortes fir die Erprobung des on site-Kombinationsverfahrens zur CKW-Elimi-
nierung am Pegel Greppin Brunnen 1 auf ca. 400 m senkrecht zur Grundwasser-
flieRrichtung angeordnet. Abbildung 9.18 zeigt die hier anzutreffende starke
horizontale Variabilitdt der Belastungen.
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Abbildung 9.18: Horizontale Variabilitat der Belastung am GWM-Transept Bitterfeld/Greppin

Wahrend an der Messstelle Greppin Brunnen 1 LCKW-Belastungen bestimmend
sind, herrschen am Pegel BVV 4650/00 Phenole vor. Fir beide Substanzklassen
sind gegenlaufige, einander Uberlagernde Konzentrationsgradienten zu beobachten.

9.6 Auswirkungen des Hochwassers vom Auqust 2002

Nach der Flutung des Restloches Goitzsche war auch im Einzugsbereich der
SAFIRA-Pilotanlage ein von den Witterungseinflissen mitbestimmter Grund-
wasseranstieg feststellbar, wie Abbildung 9.19 am Beispiel einer Grundwasser-
messstelle im Bereich der SAFIRA-Pilotanlage zeigt. In den letzten Jahren erfolgte
ein stetiger Anstieg des Grundwasserspiegels, der bei Niederschlagsereignissen
besonders ausgepragt erfolgte, ohne jedoch wieder das urspriingliche Niveau zu
erreichen. Diese Tendenz wurde durch die aus der Goitzscheflutung resultierende
Behinderung des Grundwasserabstroms in 6stliche Richtung verstarkt. Der Grund-
wasseranstieg im August 2002 ist auf die Starkregenereignisse und den Einfluss der
Goitzscheflutung zurtickzufihren. Das anschlielende Sinken des Grundwasser-
standes wird durch die Grundwasserneubildung wahrend der Niederschlagsperiode
im November 2002 Uberlagert und fuhrt zu Grundwasserstanden die sogar Uber
denen vom August 2002 liegen. Erst im Verlauf des niederschlagsarmen Jahres
2003 sank der Grundwasserspiegel im Bereich der SAFIRA-Pilotanlage wieder auf
das Niveau vor dem August 2002. Diese Entwicklung wurde zusatzlich durch lokale
Grundwasserabsenkungen 6stlich der Pilotanlage beginstigt.
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Abbildung 9.19: Grundwasseranstieg an der SAFIRA-Pilotanlage, 2002 und Aug./2002

Insgesamt ist ein regionaler Grundwasseranstieg erfolgt, der in unmittelbarer Nahe
zum Restlochkomplexes Goitzsche bis 4 m betragt. Er Mit zunehmender Entfernung
und abhangig von der komplexen Morphologie des Grundwasserleiters reduziert sich
der Anstieg auf 0 bis 1 m. Daruber hinaus zeichnen sich, wie Abbildung 9.20 zeigt,
anstelle des urspringlich auf das Restloch Goitzsche gerichteten Grundwasser- und
damit Schadstoffstromes zwei neue Flie3pfade in NO- und SO-Richtung ab.
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Abbildung 9.20: Isohypsenplan fur den Raum SAFIRA-Bitterfeld (November 2002)

Nach dem Hochwasser vom August 2002 zeichnet sich in der Region Bitterfeld eine
nordostwarts gerichtete Grundwasserstrémung ab. Die Hauptursache ist der Wegfall
des hydraulischen Gradienten zum Restloch Goitzsche. Als Folge der Flutung stieg
hier der Wasserstand um 7,5 - 8 m auf ca. 78,4 m NN und wurde spéter durch
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Absenkungsmaflinahmen auf ca. 75 m NN reduziert. Aufgrund dieser dauerhaften
Wasserstandserhéhung ist die Wirkung des Restlochs Goitsche als ein Absenk-
trichter fir das Grundwasser erheblich vermindert. Dieser regionale Trend wird zum
Teil durch lokale Grundwasserabsenkungen Uberdeckt. Dies betrifft auch das Umfeld
der SAFIRA-Pilotanlage. Die Isophysenplédne vom April 2003 und November 2003 in
Abbildung 9.21 zeigen eine Rickbildung der ostwartigen GrundwasserflieRrichtung.

Trotz des Grundwasseranstiegs nach dem Hochwasser vom August 2002 traten im
unmittelbaren Grundwassereinzugsbereich der SAFIRA-Pilotanlage bisher keine
signifikanten Veranderungen der Belastungssituation ein. So waren z. B. fur die
unmittelbar westlich der Pilotanlage gelegene, in 20 - 22 m Tiefe verfilterte GWM
SafBit 29/98 keine Belastungsanderungen erkennbar.
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Abbildung 9.21: Isophysenplane im Bereich SAFIRA-Pilotanlage April und November 2003

Jedoch wurden kurz nach dem Hochwasser erhéhte Belastungen oberflichennahen
Grundwassers festgestellt. Dies belegt, dass hier keine Uberschichtung durch
anstromendes Flutungswasser, sondern ein Anstieg kontaminierten Grundwassers
bzw. eine Schadstoffmobilisierung aus der bisher ungeséttigten Bodenzone eintrat.

So erfolgte z. B. an der in 5-14 m Tiefe verfilterten Grundwassermessstelle SafBit
39/01 nicht nur ein maximaler Grundwasseranstieg von ca. 55 cm, sondern wie
Abbildung 9.22 zeigt, im September 2002 ein deutlicher Belastungsanstieg.
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Die mit erweitertem Leitsubstanzspektrum durchgeflihrten Untersuchungen im
November 2002 weisen zusatzlich hohe Trichlormethan- und Tetrachlormethan aus,
wahrend die Tri- und Tetrachlorethengehalte geringfligig niedriger, jedoch weiterhin
héher als vor dem Hochwasser waren. Fir die Chlorbenzene liegt im September
2002 ein Belastungsmaximum vor, das im November auf Konzentrationen unterhalb
der Belastungen vor dem Hochwasser zurlckgeht. Darlber hinaus liegen hier
Belastungen durch Thiophosphorsaureester vor. Mit einer Ausbildung neuer
Flierichtungen ist hier eine Kontaminationsverlagerung in Richtung auf den
Einzugsbereich der SAFIRA-Pilotanlage zu erwarten.
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Abbildung 9.22: Kontaminationsanderungen an der GWM SafBit 39/01 seit August 2001

Diese Veranderungen des GrundwasserflieRregimes und daraus resultierende neue
Abstromfahnen lassen sich, wegen der komplexen hydrogeologischen Struktur und
der lokalen Grundwasserabsenkungsmaflnahmen, nur schwer prognostizieren.
Zusétzlich werden die bevorstehenden MaBnahmen des Okologischen GroRprojekts
(OGP) zur hydraulischen Abstromsicherung voraussichtlich auch in den mittelbar
betroffenen Arealen, z.B. dem Einzugsbereich der SAFIRA-Pilotanlage, die Belas-
tungssituation erneut beeinflussen.
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10 Reaktiver Transport in Technischen Reaktoren

S. BIRK, S. BoLD, R. LIEDL

Eberhard-Karls-Universitét Tibingen, Institut fiir Angewandte Geologie, Sigwartstral3e 10,
72076 Tabingen, e-mail: rudolf.liedl@uni-tuebingen.de

10.1 Aufgabenstellung

Im Rahmen von Sanierungskonzepten fir die Grundwasserkontamination im Raum
Bitterfeld sollen der Einsatz von In-Situ-Sanierungsreaktoren und die damit verbun-
denen passiven Sanierungsmalinahmen kostenginstigere Alternativen zu her-
kébmmlichen Techniken (z. B. ,pump and treat”) aufzeigen. lhre Effizienz hangt
jedoch wesentlich von der hydrogeologischen Situation sowie von der Art und Kombi-
nation der anzutreffenden Schadstoffe ab. Es ist somit von entscheidender Bedeu-
tung, die Betriebsweise von Sanierungsreaktoren und ihren Komponenten in Ab-
hangigkeit von diesen EinflussgréRen zu planen. Hierflr bietet sich der Einsatz von
mathematischen Modellen flir den Schadstofftransport in Reaktoren als Entschei-
dungshilfe an.

Ziel dieses Teilprojekts war es, Aussagen zur Effizienz der neu zu erprobenden
Reaktortechnologien zu erhalten. Gleichzeitig sollten die Standzeiten verschiedener
Reaktorkomponenten unter standortspezifischen Bedingungen prognostiziert und
somit auch die Effizienz unterschiedlicher Reaktorbetriebsweisen vergleichend
bewertet werden. Als Prognoseinstrument wurde dabei das am Tubinger Lehrstuhl
fur Angewandte Geologie entwickelte und bereits im SAFIRA-Vorprojekt ,Standort-
bezogene Prinzipmodellierung verschiedener Sanierungsvarianten“ (Teutsch & Liedl,
1998) verwendete Mehrkomponenten-Transportmodell SMART (Stromréhren-Modell
fur Advektiven und Reaktiven Transport; Finkel, 1998) eingesetzt und weiter-
entwickelt.

10.2 Stand von Wissenschaft und Technik vor Projektbeginn

Die Modellierung des reaktiven Stofftransports in Grundwasserleitern wurde auf
internationaler Ebene bereits im Vorfeld des hier beschriebenen Vorhabens sehr
intensiv vorangetrieben. Einen allgemeinen Uberblick geben z.B. Sardin et al.
(1991), wahrend Read (1998) auf den Standort Bitterfeld bezogene Modellansétze
beleuchtet.

Ein zentraler Forschungsgegenstand waren hierbei kinetische Sorptionsprozesse
(z. B. Friedly und Rubin, 1992; Haggerty und Gorelick, 1995), wie sie beispielsweise
in Aktivkohlereaktoren auftreten. In diesen Arbeiten wurde vor allem der Einfluss der
KorngréRe auf die charakteristische Zeitskala der Sorptions- bzw. Desorptions-
prozesse hervorgehoben. Pedit und Miller (1995) zeigten, dass mit einem Diffusions-
ansatz fur kugelférmige Ko&rper eine sehr genaue Beschreibung kinetischer
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Sorptionseffekte moéglich ist. Die Tauglichkeit von Diffusionsmodellen zur Beschrei-
bung kinetischer Sorptionsvorgédnge bestéatigten Pignatello und Xing (1996) sowie
Grathwohl (1998). Numerische L&sungsverfahren wurden z.B. von Wu und
Gschwend (1986, 1988) und Rugner et al. (1997) vorgestellt. All diese Ansatze
basieren letztlich auf den von Carslaw und Jaeger (1959), Crank (1975) und Héfner
et al. (1992) dargestellten mathematischen Grundlagen.

Forschungsbeitrage zur Modellierung des mikrobiellen Abbaus von Stoffen im
Grundwasser standen z. B. mit den Arbeiten von Zysset et al. (1994) sowie Schéfer
et al. (1998a, b) zur Verfugung.

Die Modellierung des advektiven und dispersiven Stofftransports und ihre
Anwendungsmdoglichkeiten wurde von Zheng und Bennett (1995) eingehend
behandelt. Andere Forschungsanséatze gingen allerdings zunehmend dazu Uber,
,Dispersionsmechanismen® nicht mehr mit Hilfe des klassischen Dispersionskonzepts
(z. B. Bear und Verruijt, 1987) zu modellieren, sondern mit Hilfe der sog.
differentiellen Advektion, die die raumliche Ausbreitung eines definierten Tracer-
pulses auf die makroskopische hydraulische Heterogenitdt des Aquifers zurtick-
gefuhrt. Die Quantifizierung der Stoffausbreitung erfolgt dabei mittels stochastischer
Anséatze, in die auch reaktive Prozesse mit einbezogen werden kénnen (Cvetkovic
und Dagan, 1994; Cvetkovic, 1997; Dagan und Cvetkovic, 1996; Finkel et al., 1997,
Selroos, 1995).

10.3 Ergebnisse

Modellerweiterung

Die mathematische Beschreibung des Stofftransports erfolgt im Modellwerkzeug
SMART (Finkel, 1998; Finkel et al., 1997, 1999), das im Teilprojekt B4.1 verwendet
wurde, nicht anhand der Ublicherweise verwendeten Raumkoordinaten entlang von
Stromréhren, sondern in Abhangigkeit von der Verweilzeit eines konservativen
Stoffes zwischen zwei Kontrollquerschnitten (d.i. Reaktoreinlass bzw. Reaktor-
auslass). Diesen Verweilzeiten kann eine Verteilung (sog. Wahrscheinlichkeits-
dichtefunktion, ,probability density function®, ,pdf‘) zugeordnet werden, die u. a.
samtliche Einflisse des ggf. ungleichférmigen Strémungsfeldes auf die Stoffaus-
breitung beinhaltet. SMART verkntpft die Wahrscheinlichkeitsdichtefunktion mit den
Resultaten des reaktiven Transportmoduls (sog. ,Reaktionsfunktion) zu Massen-
durchbruchskurven am Reaktorauslass.

Die Simulation des Transports von geldsten organischen Stoffen erfordert die
angemessene Bericksichtigung der Schadstoffsorption im Transportmodell. Daher
wurde das numerische Modell BESSY (Batch Experiment Simulation System; Jaeger
& Liedl, 2000) zur Simulation kinetischer Sorptionsprozesse in SMART integriert
(Bold, 2003, Bold et al., 2003). In BESSY wird die Schadstoffaufnahme oder
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-freisetzung in bzw. aus den Kérnern als Diffusionsprozess in den Intrapartikelporen
simuliert (vgl. Grathwohl, 1998).

Konservativer Transport

Wie bereits erlautert wird zur Beschreibung des konservativen Transports die pdf der
Lauf- bzw. Verweilzeiten eines konservativen Tracers zwischen Reaktoreinlass und
Reaktorauslass verwendet. Demzufolge setzt die reaktive Transportmodellierung die
Kenntnis der pdf voraus.

Nach Finkel (1998) kénnen vier Methoden zur Bestimmung der pdf verwendet
werden:

- Direkte Messung im Rahmen eines Markierungsversuchs. Dabei ist zu
beachten, dass es sich um einen konservativen Tracer handelt, der Gber einen
Dirac-Impuls gleichmallig Uber den ganzen Einlassquerschnitt eingespeist
wird,;

- Verwendung einer analytischen L&sung (fir homogene hydraulische
Parameter und bestimmte Randbedingungen);

- Anwendung von Standard-Programmen zur Grundwasserstrémungsmodel-
lierung, wie z.B. MODFLOW (McDonald & Harbaugh, 1988) und an-
schliessende Berechnung von Verweilzeiten mit der ,Particle-tracking“-
Methode (z. B. MODPATH; Pollock, 1988, 1994) bzw. eines instationdren
Transportmodells (z. B. MT3D; Zheng, 1990);

- Anwendung einer ,geschlossenen® stochastischen Lésung (z. B. Dagan, 1988,
1989) fiir gleichférmige mittlere FlieRgeschwindigkeit.

Im Folgenden wird beschrieben, wie die pdf fir einzelne Reaktoren der Pilotanlage in
Abhéngigkeit von der Datensituation ermittelt wurde.

Eine analytische Berechnung der pdf kann Verwendung finden, falls bestimmte
Voraussetzungen, wie Homogenitat des Reaktorfullmaterials und gleichférmiges
Strémungsfeld erfullt sind. Naherungsweise ist zunachst fur alle SAFIRA - Reaktoren
von einer homogenen Verteilung der hydraulischen Parameter (hydraulische
Durchlassigkeit, Porositdt, Dispersivitdt) auszugehen. Demgegeniber gilt die
Annahme eines gleichférmigen Strémungsfeldes nur fir den Reaktortyp ,Segment-
reaktor klein“ (z. B. Reaktor 2.1b-E).

FUr diesen Reaktortyp kann der Transport eines konservativen Tracers, der Uber
einen Dirac-Impuls eingespeist wird, nach Crank (1975) folgendermal3en analytisch
berechnet werden:

(xDvat)2

* p\2=Yal)
M/(A ne)*e 4D, t (1)
JAOD, t

cw(Xx,t) ist die Konzentration des Tracers in wassriger Phase am Ort x zum Zeitpunkt
t, M die Masse des Tracers, A die Querschnittsflache des Reaktors, n. die effektive

c,(x,t)O
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Porositat, D_ der longitudinale Dispersionskoeffizient und v, die Abstandsge-
schwindigkeit.

Die Parametrisierung des Reaktors 2.1b-E (Geometrie, Porositdten, Durchflisse)
wurde in Abstimmung mit den Betreibern sowie unter Verwendung der Ergebnisse
der SAFIRA-Vorstudie (Weil3 et al., 1997) getroffen. Darlber hinaus wurde die
Berechnung der pdf im Sinne einer Parameterstudie fir verschiedene Dispersivitaten
(0 = 10 mm) durchgefthrt.

Abb. 10.1 zeigt die so berechneten pdfs fir den mit Aktivkohle geflllten Reaktor
2.1b-E in Brunnenschacht 4. Die mittlere Verweilzeit eines konservativen Tracers
betragt fur diesen Reaktor etwa 5700 s. Mit zunehmender Dispersivitat kommt es zu
einer Verbreiterung der pdf.
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Abbildung 10.1: Wahrscheinlichkeitsdichtefunktion (pdf) der Verweilzeiten fir Reaktor 2.1b-E.
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Fur Reaktoren vom Typ ,Segmentreaktor gro3“ (z. B.
Reaktor 1.3e-E) kann aufgrund einer komplexeren
Geometrie keine analytische Lésung zur Berechnung
der pdf gefunden werden. Deshalb mussten
numerische  Strémungsmodelle (Finite-Elemente-
Modellierung) zur Bestimmung der pdfs aufgestellt
werden. Ein solches Finite-Elemente-Netz ist in Abb.
10.2 dargestellt.

Der Reaktorzufluss wird dabei Uber eine Neumann-
Randbedingung, der Reaktorauslass Uber eine

Dirichlet-Randbedingung modelliert. Da der Zufluss R iy

Rotationsachse

Abbildung 10.2: Finite-Elemente-Netz
zur Strémungsmodellierung.
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keine Zeitabhéngigkeit aufweist, konnte stationar gerechnet werden. Aufbauend auf
ein solches Strémungsmodell kann die pdf flr den Fall ohne Dispersion mittels eines
Particle-Tracking-Modells berechnet werden. Wird Dispersion berticksichtigt, muss
sich an die stationdre Strémungsmodellierung eine instationdre Transportmodel-
lierung anschlief3en.

Zeit [d]

0.00030
0.00028 -
0.00026 - ] a, =0mm
0.00024 -
0.00022 -
0.00020 -+
0.00018
0.00016 - -
0.00014
0.00012 -
0.00010 -
0.00008 -
0.00006 -
0.00004

0.00002
0.00000 -+ T e 1 T
0 50000 100000 150000 200000 250000

Zeit [s]

|LL=1I'I'||'I1

o =5 mm

o, =10 mm

Haufigkeit [1/s]

Abbildung 10.3: Wahrscheinlichkeitsdichtefunktion (pdf) der Verweilzeiten fiir Reaktor 1.3e-E flr
verschiedene Dispersivitaten.

Wie in Abb. 10.4 am Beispiel des Reaktors 1.3e-E in Brunnenschacht 1 deutlich wird,
kommt es bereits im dispersionsfreien Fall (0. = 0 mm) allein auf Grund der
Reaktorgeometrie zu einer asymmetrischen pdf. Bei héherer Dispersivitat ergibt sich
erwartungsgemaly eine weitere Verbreiterung. Zur Verdeutlichung der ungleich-
férmigen Strémung ist in Abb. 10.5 der zeitliche Verlauf einer Tracerfront (J_. = 10
mm) dargestellt. Wie im Schlussbericht (Birk et al., 2003a) gezeigt wurde, wirkt sich
diese Ungleichférmigkeit auf die Durchbruchskurven des reaktiven Stofftransports
aus.

Im Folgenden wird die experimentelle Bestimmung der pdf anhand von
Markierungsversuchen fir zwei Reaktoren (Teilprojekt B1.1, Brunnenschacht 4,
Reaktor 2.1b-E und Teilprojekt B2.1, Brunnenschacht 5, Reaktor 3.1a-E) beschrie-
ben. Die Auswertung der Markierungsversuche wurde bei gleichférmigem
Stromungsfeld mittels einfacher analytischer Verfahren durchgefihrt. Die Annahme
eines gleichférmigen Strdmungsfeldes gilt jedoch nur fir den Reaktortyp
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~Segmentreaktor klein“ (z. B. Reaktor 2.1b-E; SAFIRA Teilprojekt B1.1). Fir die
Auswertung des Markierungsversuchs im Reaktor 3.1a-E  (Reaktortyp
~Segmentreaktor grol3“) wurde deshalb ein numerisches Modell verwendet.

il > P

t=0.001d t=0.005d t=00104

el

t=0.100d
p 4 ] p 4
% . 4 L/
t=1.000d t=1.300d t=2.000d

Abbildung 10.4: Modellierter zeitlicher Verlauf einer Tracerfront durch Reaktor 1.3e-E.

Im Reaktor 2.1b-E wurde NaBr als Markierungsstoff verwendet und Uber die
Messung der elektrischen Leitfahigkeit im Abstrom aus dem Reaktor nachgewiesen.
Etwa zwei Stunden nach Eingabe des Markierungsstoffes zeigte ein signifikanter
Anstieg der elektrischen Leitfahigkeit die Ankunft des Markierungsstoffs am
Reaktorauslass an. Da die Eingabe des Markierungsstoffes als instantan angesehen
werden kann (S. Kraft, Teilprojekt B1.1, pers. Mitteilung), konnte durch geeignete
Normierung der gemessenen Durchbruchskurve direkt die pdf der Verweilzeiten fir
einen Dirac-Impuls bei dem wahrend des Versuches herrschenden Durchfluss von
400 I/h bestimmt werden. Dabei wurde die mittlere elektrische Leitfahigkeit vor
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Ankunft des Markierungsstoffes am Reaktorauslass als Hintergrundwert fiir die
Normierung verwendet. Durch die Messwertschwankungen um diesen
Hintergrundwert treten in der experimentell bestimmten pdf zeitweise negative
Haufigkeiten auf (Abb. 10.5). Um negative Haufigkeiten in der pdf zu vermeiden und
eine Berechnung der pdf bei anderem Durchfluss zu ermdglichen, wurde die von
Jury und Roth (1990) angegebene Ficksche pdf

D(|th)2
f(LtyD @ 4Dt (2)

2,/0Dt®

(I=Lange des Reaktors, t=Zeit, D = Dispersionskoeffizient, v = Abstandsge-
schwindigkeit) an die aus den Messdaten ermittelte pdf angepasst (Abb. 10.5).

Aus der so ermittelten Abstandsgeschwindigkeit v ergibt sich eine effektive Porositéat
von 0,55 und unter zusatzlicher Berlicksichtigung des Dispersionskoeffizienten eine
aulRerordentlich geringe Dispersivitat von 0,00004 m. Mit diesen Werten kann die pdf
fur beliebige andere Durchflisse unter Verwendung von Gleichung (2) berechnet
werden.
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Abbildung 10.5: Aus einem Markierungsversuch ermittelte und durch Anpassung von Gl. (1)
erhaltene Wahrscheinlichkeitsdichtefunktion der Verweilzeiten fiir den Reaktor 2.1b-E.

Zur Bestimmung der Verweilzeit konservativer Stoffe im Reaktor 3.1a-E wurden 100 |
destilliertes Wasser Uber einen Zeitraum von rund 21 Stunden in den Reaktor
gepumpt und Uber die Messung der elektrischen Leitfahigkeit im Abstrom detektiert
(Alfreider & Vogt, 2002). Nach rund 5 Tagen begann die elektrische Leitfahigkeit im
Abstrom signifikant abzunehmen; das Minimum der elektrischen Leitfahigkeit wurde
jedoch erst nach etwa 10 Tagen gemessen. Da das Strémungsfeld in diesem
Reaktortyp ungleichférmig ist, wurde anstelle eines analytischen Modells ein
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numerisches Transportmodell (Finite-Elemente-Modell) erstellt und an die
gemessene Durchbruchskurve angepasst (Abb. 10.6), wobei insbesondere die nicht
instantane Eingabe des destillierten Wassers im Modell berlcksichtigt wurde. Die
Modellanpassung ergab eine effektive Porositat von etwa 0,38, eine longitudinale
Dispersivitdt von 0,6 m und eine transversale Dispersivitdt von 0,06 m. Unter
Verwendung dieser Werte konnte die pdf mit dem numerischen Modell bei Eingabe
eines Dirac-Impulses berechnet werden (Abb. 10.6). Es zeigt sich, dass bei Eingabe
eines Dirac-Impulses das Konzentrationsmaximum am Reaktorauslass geringfligig
friher auftritt als im Markierungsversuch.
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Markierungsversuch
————— Angepasstes numerisches Modell
| Numerisches Modell: Dirac-Impuls
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) |
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Abbildung 10.6: Aus einem Markierungsversuch ermittelte und durch Anpassung eines numerischen
Modells erhaltene Durchbruchskurve bei Stoffzugabe Uber 21 Stunden sowie daraus
resultierende Wahrscheinlichkeitsdichtefunktion der Verweilzeiten bei Zugabe eines Dirac-
Impulses fur den Reaktor 3.1b-E.

Einer Anregung des Projektbeirats (Prof. Dr. Luckner) folgend wurde dartber hinaus
untersucht, inwieweit Diffusionsprozesse in den Intrapartikelporen der Reaktor-
fullmaterialien die Ergebnisse von Markierungsversuchen mit konservativen Wasser-
inhaltstoffen und die daraus abgeleiteten hydraulischen Kenngréf3en (durchfluss-
wirksame Porositat, Dispersivitat) beeinflussen kénnten.

Im Zwischenbericht 2001 (Birk et al.,, 2002) sind Ergebnisse von Prinzip-
modellierungen fiir den Aktivkohlereaktor 2.1b-E dargestellt, die gemal den oben
beschriebenen Ergebnissen des Markierungsversuchs (Abb. 10.6) von einem rein
advektiven Transport in den Interpartikelporen und einem diffusiven Transport in den
Intrapartikelporen ausgehen. Dabei zeigte sich, dass die Diffusion in die
Intrapartikelporen auch dann eine erhebliche Retardierung beim Transport eines
Markierungsstoffes und damit eine Uberschatzung der effektiven Porositét bewirkt,
wenn die Kinetik des Diffusionsprozesses beriicksichtigt wird.
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Abbildung 10.7: Mit einem Gleichgewichtsmodell und einem kinetischen Modell (SMART) bestimmte
Verhéltnisse der in einem simulierten Markierungsversuch ermittelten scheinbaren
effektiven Porositat zur tatséchlichen effektiven Porositéat als Funktion der
Intrapartikelporositat.

In der abschlieBRenden Projektphase wurden zusatzliche Modellrechnungen
durchgefiihrt, in denen anstelle eines rein advektiven Transports pdfs fir
unterschiedliche Dispersivitaten zur Beschreibung des advektiv-dispersiven Trans-
ports im Interpartikelporenraum verwendet wurden. Dabei wurden sowohl die Intra-
partikelporositat als auch die effektive Porositdt systematisch variiert. Fir jede
Modellrechnung wurde durch Anpassung eines analytischen Modells an die mit
SMART berechnete Durchbruchskurve eine scheinbare effektive Porositdt und
ebenso eine scheinbare Dispersivitat ermittelt. Als Ergebnis dieser Modell-
rechnungen kann festgehalten werden, dass das resultierende Verhéltnis von
scheinbarer zu tatsachlicher effektiver Porositat offenbar unabhangig von der im
Modell verwendeten Dispersivitat ist. Abb. 10.7 vergleicht das unter Berticksichtigung
der Diffusionskinetik erhaltene Ergebnis mit einem Gleichgewichtsmodell. Es
bestatigt sich, dass die effektive Porositat signifikant Uberschatzt wird, wenn das
Reaktormaterial eine grol3e Intrapartikelporositdt aufweist (z. B. Aktivkohle).
Allerdings ist der Fehler geringer als vom Gleichgewichtsmodell vorhergesagt.

Waéhrend das Gleichgewichtsmodell keine Aussagen dber den Einfluss der
Intrapartikeldiffusion auf die in Markierungsversuchen ermittelte Dispersivitat zulasst,
konnten mit den durchgefihrten SMART-Simulationsrechnungen die Verhéltnisse
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der ermittelten ,scheinbaren Dispersivitat® 0* und der tatsachlich vorgegebenen
Dispersivitat 0 berechnet werden.
5

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Intrapartikelporositat

Abbildung 10.8: Mit SMART ermittelte Verhaltnisse der in Markierungsversuchen bestimmten
scheinbaren Dispersivitdt 0* und der tatsachlichen Dispersivitat 00 (hier: 1 mm).

Abb. 10.8 zeigt beispielhaft das Ergebnis fir Rechnungen, in denen eine etwa dem
Korndurchmesser im Aktivkohlereaktor 2.1b-E entsprechende Dispersivitat von 1 mm
vorgegeben wurde. Es zeigt sich, dass der Diffusionsprozess ins Korninnere mit
zunehmender Intrapartikelporositat eine gréf3ere Dispersivitat vortduscht, da sich die
Durchbruchskurven zunehmend verbreitern. Wie bei der Ermittlung der effektiven
Porositat, ist dieser Effekt aber nur in Materialien von Bedeutung, deren Intra-
partikelporositat gréRenordnungsmallig der effektiven Porositat vergleichbar ist. Der
relative Fehler wird dabei umso gréRer, je kleiner die tatséchliche Dispersivitat ist.
Bei einer effektiven Porositat von 0,55 wird die Dispersivitat beispielsweise nahezu
um das achtfache Uberschéatzt, wenn die tatséachliche Dispersivitdt 0,1 mm betragt,
aber nur um rund 10%, wenn die Dispersivitdt 10 mm betrédgt (Daten nicht
dargestellt).

Reaktiver Transport in Aktivekohle

Die Modellierung mit SMART erfordert die Kenntnis der Wahrscheinlich-
keitsdichtefunktion (pdf) der Verweilzeiten eines konservativen Stoffes bei einem
gegebenen, zeitlich konstanten Durchfluss. Eine solche pdf war durch die bereits
beschriebene Auswertung des Markierungsversuchs im mit Aktivkohle beflllten
Reaktor 2.1b-E fur einen Durchsatz von rund 400 I/h gegeben. Die vom Teilprojekt
B1.1 zur Verfugung gestellten Durchflussdaten (Kraft, 2003) zeigen, dass die
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Annahme eines konstanten Durchflusses ndherungsweise flir den Reaktorbetrieb
seit Dezember 1999 =zutrifft. Die Pumprate schwankte seither, von wenigen
Ausnahmen abgesehen, nicht mehr als 5% um 400 I/h. Allerdings war der
Durchsatz von der Inbetriebnahme am 11.6.1999 bis Mitte Dezember 1999
wesentlich geringerer.

Schwankungen des Durchflusses beeinflussen die Sorptionsprozesse im Aktiv-
kohlereaktor auf zweierlei Art. Einerseits bestimmt die Verweilzeit des Wassers im
Reaktor die fur Sorptionsprozess zur Verfigung stehende Zeit (Sorptionskinetik).
Andererseits bestimmt die durchgesetzte Wassermenge die durchgesetzte
Schadstofffracht und damit die zum Rickhalt der Schadstoffe erforderliche
Sorptionskapazitét bzw. den Zeitpunkt, an welchem die gegebene Sorptionskapazitat
erschopft sein wird. Letzteres ist entscheidend bei Planung und Durchfihrung des
Reaktorbetriebs. Daher wurde bei der Modellierung auf Ubereinstimmung mit den
tatsachlich umgesetzten Wasservolumina geachtet.

Fur alle Messzeitpunkte wurden die bis zum jeweiligen Messzeitpunkt durch-
gesetzten Porenvolumina berechnet. Diese Porenvolumina wurden unter Annahme
des im Modell verwendeten konstanten Durchflusses von 408,51/h (s. 0.) in eine
,Modellzeit umgerechnet. Da der Durchsatz in den ersten Betriebsmonaten
erheblich niedriger war, sind die Modellzeiten klrzer als die tatsadchliche Standzeit
des Reaktors. Dies fuhrt bei kinetischen Prozessen grundséatzlich zu einer
Unterschatzung der tatsachlichen Reaktionsraten. Das bis Mitte Dezember 1999
durchgesetzte Wasservolumen betrug jedoch weniger als 20 Porenvolumina und ist
somit praktisch vernachldssigbar. Ebenso sind die spateren Durchfluss-
schwankungen geringfligig. Wahrend die Prognose der kinetischen Prozesse
demnach geringfiigig durch die Durchflussschwankungen beeinflusst sein durfte,
gewdhrleistet die gewahlte Vorgehensweise die korrekte Bertcksichtigung der
durchgesetzten Wasser- und Schadstoffmengen im Modell.

Der Zustrom zu Reaktor 2.1b-E ist hauptséachlich mit Monochlorbenzol (MCB)
kontaminiert (Kraft et al., 2001). Daher wurde fiir diesen Stoff der reaktive Transport
durch den Reaktor modelliert. Messungen der zeitlich variierenden Konzentration im
Zustrom zum Reaktor wurden vom Teilprojekt B1.1 zur Verfigung gestellt (Kraft,
2003) und flossen als Randbedingung ins Modell ein. Dabei wurde der zuletzt
gemessene Wert fiir alle kiinftigen Zeiten verwendet, d. h. es wurde angenommen,
dass die MCB-Belastung des Zuflusses in Zukunft zeitlich konstant ist. Die
Gleichgewichtssorption von MCB wurde im Modell durch die in Laborversuchen
ermittelte Freundlich-Isotherme cs = 3,33 (mg/kg) (I/kg)®?* c,>?* berlicksichtigt (Kraft
et al., 2001). Die Sorptionskinetik wird im Modell auf Intrapartikel-Porendiffusion
zuriickgefuhrt. Fur die Wassertemperatur im Reaktor (14 °C) wurde nach Worch
(1993) ein Diffusionskoeffizient fir MCB in Wasser von 7-10"°m?%s ermittelt. Die
Intrapartikelporositat betragt etwa 54,5% (Weil3, 1998). Die Lagerungsdichte betragt
0,487 kg/l (Masse der verwendeten Aktivkohle dividiert durch Reaktorvolumen). Die
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Tortuositat wurde gleich Eins gesetzt; dieser Wert wird von Sontheimer et al. (1985:
S. 299) zur ersten Abschatzung der Porendiffusion in Aktivkohle empfohlen.

Mit den im vorigen Abschnitt genannten Eingabeparametern konnte eine reine
Vorwartsmodellierung (Prognose) des reaktiven Transports im Aktivkohlereaktor
durchgefiihrt werden. Im Sinne des Modellkonzepts von SMART wurde keine
Anpassung von Modellparametern (Modellkalibrierung) durchgefihrt, sondern es
wurden lediglich experimentell bestimmte oder der Literatur enthommene Werte
verwendet. Abb. 9 zeigt die gemessenen und die modellierten MCB-Konzentrationen
im Reaktorwasser an den Messpunkten 1 bis 6 innerhalb des Reaktors. Aulderdem
sind die gemessenen und im Modell als Randbedingung verwendeten Konzen-
trationen am Reaktoreinlass dargestellt. Im Zwischenbericht 2001 (Birk et al., 2002)
wurden dariber hinaus die prognostizierten Konzentrationen an den Messpunkten 7
bis 9 und am Reaktorauslass dargestellt. Da die Messungen in Reaktor 2.1b-E mit
Abschluss des Teilprojekts B1.1 nicht fortgefihrt wurden und somit keine
experimentellen Daten fir diese Reaktorbereiche vorliegen, wird hier auf eine
erneute Darstellung der Prognose fur die oberen Messpunkte und den Auslass
verzichtet.
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Abbildung 10.9: Gemessene und berechnete MCB-Konzentrationen im Wasser des
Aktivkohlereaktors 2.1b-E. Durchgezogene Linien Nr. 1-6: Prognose fir Messpunkte im
Reaktor.

Die Ergebnisse der Modellierung stimmen an den Messpunkten 1 bis 3 mit den
gemessenen Konzentrationswerten sehr gut Uberein. An Messpunkt 4 bricht der
Schadstoff jedoch Uberraschend schnell durch. Ebenso erfolgt der Durchbruch an
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den Messpunkten 5 und 6 friher als vom Modell prognostiziert. Der Vergleich der
Modellergebnisse mit den vorliegenden Messwerten legt die Annahme nahe, dass
zumindest zwischen den Messpunkten 3 und 4 ein schnellerer Transport (z. B. durch
praferenzielle FlieBwege) erfolgt. Eine andere Erklarung fir den beobachteten
schnelleren reaktiven Transport im Bereich der Messpunkte 3 bis 6 besteht in der
Annahme einer geringeren Sorptionskapazitdt in diesem Reaktorabschnitt. Dies
kénnte z. B. durch eine zeitliche Abnahme der Sorptionskapazitat infolge biologischer
Aktivitat verursacht sein (Alterung der Aktivkohle). Experimentelle Befunde, die eine
dieser Thesen stitzen kdnnten, sind den Autoren nicht bekannt.

Die Daten der Messpunkte 4, 5 und 6 zeigen, dass der Anstieg der gemessenen
Konzentrationen bis zum Erreichen der Gleichgewichtskonzentration langsamer
erfolgt als vom Modell vorhergesagt. Dies kann auf zweierlei Art interpretiert werden.
Einerseits kénnte die Dispersion entgegen den Ergebnissen des Markierungs-
versuchs einen nicht zu vernachlassigenden Einfluss auf den Schadstofftransport
haben. Andererseits kdnnte der reale Diffusionsprozess langsamer ablaufen als im
Modell, z. B. wenn die Tortuositét gréRer als eins ware.

Die Modellsimulationen fir den Aktivkohlereaktor veranschaulichen die grund-
satzliche Bedeutung der Modellierung sowohl bei der Planung wie bei der
Durchfihrung und Auswertung des Reaktorbetriebs. Im Rahmen der Planung
ermoglicht die Vorwartsmodellierung des reaktiven Transports eine Prognose der
unter alternativen Betriebsweisen zu erwartenden Standzeiten (Durchbruchszeiten)
des Reaktors. Hierflir sind zuverldssige Angaben fir die bendtigten Parameter
erforderlich, die nur z. T. aus Literatur- oder Herstellerangaben enthommen werden
kénnen und ansonsten in Laborversuchen ermittelt oder abgeschéatzt werden
missen. Wie bereits im Zwischenbericht 2001 (Birk et al., 2002) aufgezeigt, wird im
Beispiel des Aktivkohlereaktors 2.1b-E eine Standzeit von rund 20000
Porenvolumina prognostiziert.

Die gute Ubereinstimmung der modellierten mit den an den Messpunkten 1 bis 3
gemessenen Schadstoffkonzentrationen belegen die grundséatzliche Anwendbarkeit
des Modellansatzes zur Prognose der Durchbruchszeiten im Rahmen der Planung.
Gleichwohl zeigen sich bei ldngerem Reaktorbetriecb Abweichungen der
Modellprognose von den gemessenen Konzentrationen (Messpunkte 3 bis 6). Einige
Anséatze zur Erklarung dieser Abweichungen, die durch weitere experimentelle
Untersuchungen bzw. durch Anderungen im Reaktorbetrieb tberpriift werden
kdnnten, wurden bereits angedeutet (z