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Ten gelcide

De huidige typen rioolwaterzuiveringsinrichtingen (rwzi's) functioneren
bedrijfszeker en leveren in het algemeen goede zuiveringsresultaten. Het
relatief grote ruimtebeslag, maar ook de nevenaspecten, zoals geluid- en
stankhinder, worden echter steeds meer als knelpunten ervaren.

De afgelopen jaren is zowel in Nederland als in het buitenland de bhelang-
stelling voor de ontwikkeling van nieuwe methoden voor de bhehandeling van
atvalwater - overkapping van rwzi's hij een zo geving mogelijk ruimteheslag
- sterk toegenomen. Eén van de melhoden, die in ontwikkeling zijn, is de
slih-np-drager-technick, die wordt gekenmerkt door een grote hoeveelheid
actieve hiomassa per m’ reactorruimle en een gocd bezinkbaar slib, waardoor
in principe een geringer ruimtebeslag mogelijk is dan bij de huidige

acticf-slibinstallaties of oxydatiebedden.

Door het winisterie van Volkshuisvesting, Ruimtelijke Ordening en Milieu-
behcer (Directoraat-Generaal voor de Milieuhygiine) werd aan de Hoofdgroep
Maatschappeiijke Technologie TNO, met Gist-Brocades NV, als participant,
onderzoek opgedragen naar het ontwikkelen en vaststellen van de tocpas-
singsmogel i jkheden van een nieuw ruimtebesparend zuiveringssysteem met goed
bezinkbaar slib voor de a&robe biologische zuivering van stedelijk afval-
waler. e hbasis wvan het te ontwikkelen zoiveringssysteem is de afrohe
slib-op~-dragertechnologie, zoals die door Gist-Brocades is ontwikkeld voor
haar bedrijfsatvalwater.

Het onderzock wordt financieel gedragen door de overheid vannit de subsidie-
regeling Schone Technologice-Water  (samenwerkingsverbaml van ministerics
Volksticisvesting, Ruimtelijke Urdening en Milieubcheer, Econcmische Zoken,
Landhouw en Visseri] en Verkeer en Waterstazaat), de Stichting Toegepast
Onderzock Reiniging Atvalwater (S8TORA) en de heide opdrachtnemers.

Het thans voorliggende literatuuroverzicht gaat in op de stand van zaken
i de ontwikkeling van slib-op-dragersystemen voor de oxydaticf-biologi-
schee wnivering van  afvalwater. Tevens is informatic verzameld over e
Bhuidige stand van e Lochnick - mogelijkbeden, knclpunten en dergedi jke -
Len behoeve van het in dit kader oodernomen onderzock naar de Loepassiog

van con drve=fasen air=liftreactor (aysteem Ginl-Brocaden ).
Helo onderzoek weed hegeleid doory cen commicaie bestaande nit:
ir. AL van Giffen (voorzitter), tng. M.Mf. Allessic, dro v, Go Schraa,

fro Poio Stampering, v Woovan Starkenburyg, 100 Ko Vinocher on

peL oW T B



SAMENVATTING

De huidige oxidatief biologische zuiveringsinrichtingen voor stedelijk
afvalwater, actief-slib- en oxidatiebed-installaties, hebben als nadeel
een geringe hoeveelheid actieve biomassa per m* apparaatvolume. Dit heeft
tot gevolg dat de hoeveelheid vuil die per m?® apparaatvolume en per
tijdseenheid kan worden toegevoerd gering is, ofwel dat het benodigde
apparaatvolume en het vereiste terreinopperviak per m* te zuiveren afval-
water groot is. In een dichthevolkt land als Nederland kunnen hierdoor

planologische problemen ontstaan.

Toepassing van een twee—-fasen fluidbedreactor met zuivere zuurstof of een
drie-fasen air-liftreactor, waarbij de actieve biomassa op een inerte
drager, bijvoorbeeld zand, is aangebracht en waarbij de concentratie aan
biomassa per m° apparaatvolume hoog is, kan hier in principe een oplos-
sing bieden. Het zuiveringsproces herust op hetzelfde principe als dat
van de conventionele zuiveringsprocessen. Een groot contactoppervlak en
een hoge biomassaconcentratie resulteren in een compacte bouwwi jze en

lagere bouwkosten.

Hoewel de ontwikkeling van twee-fasen fluidbedreactoren voor stedelijk
atvalwater in de laatste Jaren in de [iteratuur veel aandacht heeft ge-
kregen en op dit moment het verst gevorderd is, bestaat er tot op heden
weinig ervaring op praktijkschaal. Onderzoek op pilot plantschaal 13
hoofdzakelijk wverrichl aan anadrobe zuiveringsprocessen en wel voor-
name{ijk voor de verwijdering van stikstof. Aan de aérobe zuivering van
stedelijk afvalwater in een ftluidbedreactor (twee-fasen) is naar ver-
houding weinig aandacht besteed. Tot nu toe is er slechts één installatie

voor dit doel op praklijkschaal gebouwd.

e meeste informatie (s voorhanden cver de fluidhedsystemen met opgeloste
zuivere zuurstof. Recentelijk zijn nieuwe ontwikkelingen bi] slib-ap-
dragersystemen van start gegaan. Hierbij komen met name het drie-fasen
air-lift-systeen van Gist-Brocades, het CAPTOR-proces en het  LINPOR-
proces naar voren. Over deve systemen 1s vrif weinig informatic met be-
trekking tot de behandeling van stedeiijk afvalwater voorhanden. CAFTUR

en LINPOR werken met kunststel "blokjes” {(zogenaamde "pads') als drager-



materiaal en worden in de literatuur ook wel met de naam poewdo-flhaidhed-
reactoren aangeduid. In feite is de acratictank de reaclor en zorgt de

hellenbeluchting voor de flutdisatie.

ln de onderhavige literatuurstudie is voural gelet op de Loepassing viu
dee slib-op-dragerreactoren voor de oxidatief biologische {2 afrohe)

zuivering van stedelijk afvalwater,

Brods dnformatiec verzameld omtrent de hnidige stand van de techniok -
moge L jkheden,  knelpunten en dergelijke - tea behoeve van het i dit
kader ondernomen onderzoek naar de toepassing van de drie-fasen air-litt-
reactor voor de abrobe zuivering van stedelijk afvalwator, Dasrnaast 1e
de huidige stand van zaken vaslgesteld met betrekking Lot de ontwikkeling

vian andere shib-op-drager-systemnen voor hetzelfde doel.

Ten opzirchte van de Lwee-fasen [Hovdbedreactor biedt de drie-fasen air-
et oog haidbedecactor bet voordeel dat geen znlvere zunrstob wordtl
gehruikt . in dit opzicht {gericht op de kosten) bredt dit tvpe cenctar
betere perspecticven voor onderzoek mel stedelijk atvalwater. Bi] het
onderzock aan de drie-fasen Calr=1110) reactor moet o het bijzonder gan~
dacht  worden gegeven aan de hedhling van bhionasss aan dragere e riaal
onder  sterk turbiylente conditios, witopoeling vaen dragee oo bilnwassa,
scherding van dreger en bromassa alsmede aan slibkeantitert en healitelt

fontuateringseigenachappen).

liee wonr- en nadedeon van de poeuado=t Lovdbedreactoren PRAPTUOR cne LINPOE
vaarbip dragermateriaal  aan bestaands actief-slibavalomen wordt Coege-
vocgd, zign nog niet o voldoende Lekend om deze goed U Manmen verge o Fen
metatedere zaiveringssvstemen. Naaro vecbuid oznjo o de resaltaten an het

CAPTOK=sveateem Tn Legenstelbing tot toel LINFUR=svatemn vnrgszin: U fears

slellend, Op grond van de verkregen todormatie io het nnet wow-lr koo

i v rcle=uordee ] avier bheide procceosen oait te spreebens Her Taar sy
wanggen clat paondo=t haidbedreas toren bunnen woeden Loepepas U b ey s
b lan e vioolvaterzniveringsinerchUingen ob  dnsbal b stoes e aeer Lot
slob te kampen lo-bhen, ofeo b gl nabebande Dingsstap wecroht oy ot i
e e werdbrent anbeve Do e onte g ki i s e s N R
S ey el e FENPOR e Lot beand b e e,
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INLEIDING

In 1985 zullen naar verwachting (IMP 1980-19843 505 ricolwater-
zuiveringsinrichtingen (r.w.z.i.'s) in werking zijn. In de komende 5
tot 20 jaar is in Nederland en ook in het buitenland, naar ver-
wachting een groot aantal van de huidige r.w.z.i.'s aan vervanging
toe. Door welk type installatie de bestaande installaties zullen
worden vervangen of witgebreid, zal mede worden bepaald donr de
ontwikkelingen die zich in de komende jaren op het gebied van de
afvalwaterzuivering zullen voordeoen. Hierbij 1is het =zeker niet
uitgestoten dat er een verschuiving van de civieltechnische instal-

laties (zuivering in betonnen bakken) naar de procestechnische in-

stallaties (zuivering in reactoren) zal plaatsvinden.

De huidige oxidatief biologische zuiveringsinrichtingen voor stede-
1ijk afvalwater te weten actief-slib- en oxidatiebed-installaties,
hebben als nadeel dat de hoeveelheid actieve biomassa (= actief
slib) per m*® apparaatvolume, anders gezegd de concentratie aan
zujverende micra-organismen, gering is. De hoeveelheid actieve hin-
massa [n een conventionele actief-slibinstallatie is gelimiteerd
door de moeilijkheid of onmogelijkheid om doeor middel van hezinking
een hoge mate van slibconcentrering te bhereiken. Verhoging van de
slibconcentratie anders dan door bezinking (hijvoorbeeld centrifn-
geren) 1s om cconomische redenen niet aantrekkelijk. De volumestroon
van het water-slib mengsel, waaruil de actieve biomassa moet worden
afgescheiden, is groot. In termen van ourzzak en gevolg kan de lage
concentratie aan actieve bhiomassa als valgt worden wverklaard. Het
actieve slib bezinkt slecht. Hierdoor zijn grote bezinktanks nodig
en 1s de indikkingsgraad gering c¢n het droge stofgehalte van het
retourstib  laag. Dit heeft tot gevolg dat de concentratie aan
actieve biomassa in het  beluchtingsgedeelte van de actief-slib-
Installatie ook laasg is. Ri} oxidatiebed-installatics §s de hio-
maszaconcentratic  (hoeveelheid  biomassa  per  m? Apparaatyvolame )
brperkt vanwege het feit dat bi] hoge concentratics verstoppingen
van het hed ernoverslechtering van de stofoverdracht door diffasice-
limitering optrecdt, Het oxidatiched hestant wit grof miateriagl

{hklein speciiick oppervliak), waarcp zich con donne taag biologisch



actief slib afzet, met andere woorden weinig slib per m?. Ook hier
geldt, dat de slechte bezinkbaarheid van het slih, dat van het hed

atspoelt, leidt Lot grote hezinktanks.

Fen geringe biomassaconcentratie heeft tot gevolg dat Jde vuilbelan-
ting, de hoeveelheid vuil die per m* apparaatveolume en per tijds-
eenheid kan worden toegevoerd (kg BZV/m® . dag), eveneens gering 15,
De Tage wutlbelasting in termen van BZV heeft weer tobt gevolg dat
een groot apparaatvolume nodig is, waardoor meer tereinoppervlak
vereist is. Dit kan in een dichtbevolkt land als Nederland problemen
opleveren.  Een compacte bouwwijze kan dan voordelen bieden. Dit
geldl eveneens voor toepassing van biologische zulveringsinstal la-
ties 1o de industrie. Toepassing van eentluidhedreactor, waurbij de
actieve biomassa op cen inerte drager is aangebracht en o waarbi ) de
concentratie aan actieve hiomassa hoog is, kan hicr 1o principe cen
oplessing bieden. In feite is de tluidbedreactor een combinatico van
cen actief-slibinstallatie (= geroerde tankreaclor) en cen axdida-
tiebed-installatic (= gepakte kolomreactor). Hel zuiveriugsproces
berust  op hetzelfde principe als dat van genoemds conventionele
ziiveringsprocessen. In een fluidbedreactor zijn bheide systemen als
het ware gecombincerd: een getixeerde biomassa (dunne tilm op ecn
incrte drager) mel cen zeer groot contactopperyvliak. Hierdoor kunncen
hoge BZV-helastingen (kg B2V per m? per dag) worden tocgepast en is
een compacte bonwwi jze tegen lagere bouwkosten mogeti k. ken bezink-
tank is wellicht niet nedig of kan an elk geval kleiner worden ant-
gevoerd omdat  het  gevormde  sbib bhetere boezinkeigensohappen von
hebhern dan T"conventionee!l™ acticf- slib of doordat het poprodiucesrde

slib in cen zand/slib scherder wordt afgevangen om vervolgens divect

iitar  een  indikker te worden  pgeveoerd. Eromoet oeerlipkheidnbecione
worden opgemerkt dat de voordelen ten aanzien van e slibueroerhng

vaoralsnog enigszinsg speoulaticf zijn, Dit geldt ook vony de moge-

Iijk Tagere slibprodaktie die 1o de Diteratunr wordt verme L

Figy e toekomstige behandeling van afvalwater rn vz voringssvstomen
zal et bhetrekking tot conatrnctice e technodtooie mopeli b oo
arnetece cnowel Licht steeneere randvoorwaarden neotens wonden v libaan

Ao n bet weval i Gmoaan e kealatertaernen can bt et laent
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voldoen, is bedrijfszekerheid en [lexibiliteit, met betrekking tot

de te verwerken hoeveelheden afvalwater van veelal variérende samen-

stelling van groot belang. Daarnaast zullen negatieve milicu-effec-

ten vermeden of geminimaliseerd moeten worden en zal vooral het

nodigde terreinoppervlak in belangrijke mate moeten worden terugge-

drongen,

Nieuwe technologieén voor de zuivering van afvalwater dienen der-

halve mel name gericht te zijn op:

- vergroting van zuiveringscapaciteiten per eenheid reactorveolume
ot oppervlak;

- betere verwerkingsmogeli jkheden voor het slib (betere bezinkbaar
heid van het slib maakt kleinere nahezinktanks mogelijk);

- compacte, overdekte uitvoeringsvermen (stank);

- taag encrgieverbruik.

flet is de vraag of het mogelijk is, systemen te ontwikkelen die aan

alle genoemde wensen gelijktijdig voldoen. Ue verwachting is wel dat

de ontwikkeling in de richting van ruimtebesparende installaties zal

PAAL.

Hoewel aan de ontwikkeling van fluidbedreactoren voor atvalwaterzui-
vering recentelijk in de literatuur veel aandacht is besteed, be-
staat er tot op heden weinig ervaring op praktijkschaal voor wat
betreft de toepassing op stedelijk afvalwater. Veel onderzoek is
witgevoerd op pilot-plantschaal, met name op het gebied van deni-
trificatie. Minder aandacht is besteed aan de oxidatief hiologische
(= aérohe) behandeling van afvalwater. Een aantal problemen, zoals

het handhaven van een goede "slibbalans'", moet nog worden opgelost.

lnmiddels s wel relatief veel ervaring wmel de behandeling van
industricel afvalwater beschikbaar. Hel 1s echter moeilijk om deze
specifieke ervaringen ten behoeve van stedelijk afvalwater te kunnen
interpreteren docr verschillen  in samenstelling, temperatuur  en

debietvariatiog,
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DOELSTELLINGEN EN UITGANGSPUNTEN

Het doel van de literatuurstudie is enerzijds het vaststellen van de
huidige stand van de fluid-bed (slib-op-drager) techniek, veelal
gebaseerd op praktijkervaringen met industrieel afvalwater en pilot-
plant onderzoek met stedelijk afvalwater, primair ter ondersteuning
van het in dit kader eveneens oundernomen experimentele onderzoek.
Daarnaast heeft de studie als doel het signaleren van ontwikkelingen
van andere slib-op-dragersystemen dan het twee- en drie-fasen

(air-1ift) slib-op-dragersysteem.

In de studie zal het accent wvooral liggen op de oxidatief-biolo-
gische =zuivering van stedelijk afvalwater (koolstef- en stikstof-
oxidatie) en niet op de anabrobe afvalwaterzuivering en vooralsnog
ook niet op de stikstofverwijdering door middel van denitrificatie.

De belangrijkste 1in de literatunr genoemde uitvoeringsvormen, de
behaalde =zuiveringsprestaties, de gesignaleerde knelpunten en de
kosten worden behandeld. Onderzocksaspecten en procesgegevens die
voor de uitvoering wvan het huidige experimentele onderzoek van

belang zijn, worden hesproken.

De meeste informatie heeft betrekking op twee-fasen fluidbedreac-
toren. In de studie zullen daarnaast ook andere siib-op-drager-
systemen, =zoals de drie-fasen reactor (air-liftreactor) en andere

systemen waarcender het CAPIOR- en LINPOR-systeem wovden besproken.
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TWEE-FASEN REACTOREN

Twee-fasen  rveactoren (vast-vlceistof) zijn gekenmerkt door de
atwezigheid wvan luchtbellen in de reactor. [e zuuwurstofvoor-
ziening wvindt buiten de reactor met zuivere zuurstof plaats,

waarhij de zuurstof volledig oplost.

Algemeen

[In figuur 3.1 is het basisschema var een afvalwaterzuiverings-
proces met een fluidbedreactor volgens het recirculatieprincipe
(Durr-Oliver) gegeven. Het te zuiveren, al of niet hezonken, af-
valwater (influent) wordt gemengd met een deel van het reeds
gezuiverde afvalwater (recirculatiewater) en vervolgens met
zuivere zuurstof verzadigd. Hierna wordt het afvalwater via ren
verdeelsysteem onder in de fluidbed reactor gevoerd, waarin zich
een bed van (biologisch) inerte deelljes  {(meestal zand), omge-
ven met actleve hiomassa bevindt. De stroomsnellieid is zo grootl
dat de deeltjes in zwevende toestand geraken (fluvdiseren). Het
zuiveringsproces zeif s identiek aan het conventioncle oxida-
tief-hioiogische zuiveringsproces; voor de zuivering zijn in
principe dezelfde micre-organismwen verantwoordelijk., Na  het
passcren van de reactor wordt een deel van het gezuiverde af-
valwater (effluent) afgevoerd en het resterende deel als recir-
culatiewater teruggevoerd. In tegenstelling tot het conventio-
nele zuiveringsproces wordt geen slib (actieve biomassa), maar
water gerecirculeerd. De recirculatie is vereist om voldoende
zunrstof in het systeem te brengen cn om het bed ten tijde van
geringe aanvaoer van water in gefluidisceerde toestand te houden,

Om e hoeveelheid actieve blomassa in de reactor constant  tr
houden, moet het geproduceerde slib (slibaanwas) uit de reactor
werden  afgevoerd. Daartoe wordt cen deel van de reactor-

inhoud gescheiden in inert dragermasteriaal en biomassa (shib).
Heet  dragermateriaal, bijvoorbeeld  zand, wordt naar de reasctor
terugpevoerd, terwi )b de biomassy na verdere behandeling feven-

Lice ] ontwatering) abs surplus slibh wordl algeverrd.
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Een aantal, in de literatuur genocemde, uitvoeringsvormen onder-

scheidt zich van elkaar door:

- wverschil in geometrie en vliceistofverdeelsysteem;
- wverschil in zuurstoftoevoer;

- werschil in afscheiding van de biomassa uit de reactor.

Op deze onderlinge verschillen zal in de volgende paragrafen ver-

der worden ingegaan.

Eij de beocordeling wvan het slib op dragersysteem s een groot

aantal aspecten van belang. [nformatie is gewenst met betrekking

tot de volgende punten:

- influent
de invloed van fluctuaties in samenstelling, hoeveelheid en
temperatuur (bijvoorheeld lage temperaturen in de winter} van
het te zuiveren afvalwater op het functioneren van de in-
stallatre, bijvoorbeeld de aanwezigheid van zwevende stof in
het influent of anadéroob influent. Welke eisen moeten worden
gesteld aan de voorhezinking of voorbehandeling;

- effluent
de te hehalen effluenthkwaliteit in fysische {zwevende stof en
dergelijke}, chemisch-hiochemische (reductie BZYV, CZAV en der-
gelijke) en microbiclogische (reductie pathogene hacterién on
virussen) zin;

- ingedikt slib
het brreikbare drogestofgehalte, de hoeveelheid slib {(s51ib-
productie) en de ontwateringscigenschappen van het goevormde
siihbg

- acratie
het  rendement van de zuurstofoverdracht en het energicver-
bruik;

- dragermaterizal
dee scheiding van drager en blowmassa on het daarbi] optredende

verlies aan dragermaleriaal.

Ben decd wvan de gewenste anformatie komt wuit de iteratuure, een
ander decl zal door middel van onderzock wmocten worden vastpe-

ateled.



Meestal bestaat de floidbedreactor uit een rectte ovlinder met
een  grote  hoosgte-diameter-verhowling: hoogte 505 tot ca. &,
diameter 0,1 tot 0,5 m. In ecn aantal gevallen is gebruik gemankt
van eea conisch verlopende coviinder [1,2,31. Het voordeel van de
conische vorm is dat de vieoeistefsnelheld tijdens passage door het
bed afneemt, waardoor ongecontroleerde uitspoeling van scortelijk
li(,htfzr-‘: geworden deeltjes kan worden voorkomen .

Bij het door Becker [4] beschreven Oxitron-systoem van Dorr-
Oliver, heeft de fluidbedreactor een rechthoekige doorsnee. De
totale hoogte van de reactor bhedraagt 6 tot 8 m, waardoor wvol-
doende hoogte beschikbaar is voor het expanderende, met biomassa

hegroeide zandbed en de noodzakelijke "freebouard'-zone van mini-

maal 1 om. De "frechoard-zone 1o de vrije ruimte hoven het hed,

Voor een uniforme snetheidsverdeling in de flatdbedreactor 1s het
varn belang dat de te zuiveren afvalwaterstroom via ren verden]-
inrichting wordt toegevoerd., Meestal bestaat de verdeelinrichting
uit een geperforeerde verdeclplaat {(gatdiameter & umj, waarop oeon
laag grofkorrelig materiaal {(bijvoorbeeld griml) (o aangebracht.
Soms  is de bodem contsch aitgevoerd, waarbip hoven de conus oeorn
verdoclplaat is asngebracht. Fen stabicle viocistototeoming o et
fluidbed wordt verkregen als de drukval over het verdeelsvoteoon
niet wveel kleiner is dan de drukval over het bed. Jackson ||
heoftl experimentes] vaslgestold dat voore con verdeclsysteen et
o alikte gelifk wan 10% van de hoogte van bet dlundbed enoeon
drukval  gelijk asn of groter dan D% vanr e ddeubeal o over het
fluidbed tnstabiliteit verduwignt en flutdisatie gelijkmatig vordi,
Kecker {4] wijst op het belang van cen gocd wlocistotverdee]-
systecm, Yolgens hem moet cen dergelijk ovotecwm aan Jde valgendds
votrwanrden voldoen:
- ongevor by v n o voor verstopplingen, door b peeaches L e
van e verdeoluplaat wmet biomassa, vet oo Voo gl haen o e =
Lanten plastic en o dereels Jke. Mogebipk ot aan e voiming o=

ciny hogere cisen moeten worden geste [y

By aanigroel et bivonnasn g wor e e e FE pees et et

e e bt beerd af o sae by b
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- het binnenkomende afvalwater gelijkmatig over de dwarsdoor-
snede verdelen;

- deorlopen van dragermateriaal verhinderen;

- ophoping van zuurstof of andere gassen door middel van een
geschikt ontluchtingssysteem vermijden;

- onderin het bed nagenoeg geen turbulente stroming toelaten.
In verband met een patentaanvraag geeft Becker geen nadere

details over de constructieve uitvoering van zo'n systeem.

Zuurstoftoevoer

lloor de hoge concentratie aan hiomassa, die in een fluidbedreactor
kan worden gerealiseerd, kan per m*® reactorvolume en per tijds-
eenheid veel substraat (BZV) worden verwerkt. De volumehelassting
is dus hoog, hoger dan bij ecn conventioneel oxidatief biologisch
zulveringssysteem, Voor substraateliminatie {(BZV-verwijdering) 1s
zuurstof nodig: circa 1 kg 02 per kg BZV-afbraak. Wordt per m®
reactorvolume meer substraat aangeboden, dan moet derhalve ook
meer zuurstof worden toegevoerd. De vraag is op welke wijze de
vereiste zuurstof kan worden toegevoerd., [De oplosbaarheid wvan
luchtzuurstof in water onder atmosferische omstandigheden 1s
heperkt; afhankelijk van de temperatuur lost ongeveer 10 mg/l op.
UDaardoor is de aanveer van zuurstof deor middel van lucht (beluch-
ting) zoals dat in conventionele 1nstallaties gebeurt veelal nret
toereikend en moet zuivere zuurstof {circa 50 mg/l) worden ge-
bruikt, tenz1j een ander type reactor(de zopenaamde drje-fasen- of
air-lifireactor) wordt toegepast {(zie hoofdstuk 6). Op de zuur-
stofinbreng wordt in hoofdstuk 5 (& 5.7%) nader ingegaan. Hier
wordt slechts gewezen op het feit dat bij hoge BAV-helastingen de
zunrstoftoevoer kritisch wordt. Tegen deze achilergrond moeten ran
nok de in de lileratuur gencvemde zuurstoftoevoersystemen worden

P ARSI

Jeriz ot al. [6] maken gebruik wvan cen zogeonamde "beliuchtings-
connn - een druktank - waarin afvalwater on zuivere saurstof
intensief worden  gepengd. De conus 18 zodanig ontworpen dat de

e lherd van afvalwater aan het begio van de conus hoger 1s dan de



sUTpeasnelhend wvan de zuurstoibelletjeas ) tervi o b lne st oan
het afvalwater ter plastae van de grootste dourstroomopening van
de conus lager is dan de ot jgsnelheid van de belletjes Hierdoor
wordt  een o lange  kontakttijd  tussen zuaurstofpgas on gty leater
gecreicerd, oo ecen door Jeris beproefde pilot-plantinstaliatye
bedrocy  de maximaal heschikbare hoeveolheid opgelonte wiratot

‘
5

40 mg/1 bl een overdrachtsrendement van 90%.
I's de opgeloste hoeveelheid zuurstof bij con hepoaid B2V-aanhod
niet toereikend, dao kan men het B2V door verdnnming verlagen,

Dit wordl eedaan door yerdn pezuiverd waler (reodroulatieaaler)
me-t el inkomende ongesiverde afvalwater teomengen . Dy odeze o 2
kan wen erozeker van oz o dat o voldoconde opeelonte znentar on de
reactor aanwezly 1o, Ren oacdes ] Biervan Toodat dGe o drnkead oier e
installatie  groter wordt, woardeor het  cuergieverbriib Dpomp-

encrgieg Loeneeml

Sehico (7)) wmmaky, eveneens big ocen Garesfanenceactoe . pebon b van
Pieht o plaats van zulvere vanrstofl o Tnode rorproniatien e
heeft i) een belichUingotoren opgenomea. baoe b e inge aplon
baarheid wan luchtzuurntol o0 water, 1o deze stroom onpoast psch

groot (oiros 13 @0 1),

Jeris otoal s [B] bescheijuen e Lorpansang an v =i ey
suncstatinbreng. T U=hburs beotaat ol Laee g ety ool o
can Sl lengte s die wertioaal rn e meand s gn vange oo

Zunrstof  ono oatvalwater worden aon e hinnenpiip tocegeoe o, De

Payge bontatt Lijd en de verhnogde bvdrostatoos e deak ciboae ik

van de pgplengle ) maken con goede zunrototoresdra bt e e e

gebalte aan opgeloste vanrotat momel gk DL et oy
Peonten Lokt bt snbeem aantoekbkeliplo te s T e e
et clerpe bk o nrateen e gebia e o Cpheelonte st

DU g/ oty bannen beres ko

Devr=tobiener [l S o ot e et e . T
R N TR PR PR IR VPR AN TE PR TSN TEYRNA N RS IR P I N IR IR BN TR
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stofbehoefte wvan het te zulveren afvalwater de maximaal heschik-
bare hoeveelheid zuurstof overschrijdt. Het belangrijkste voordeel
van het Dorr-0liver zuurstofinbrengsysteem 1s de xeer korte
viceistofverblijftijd die vereist is om de zuurstofoverdracht te
realiseren. Dit in tegenstelling tot het hiervoor genocemde U-buis
systeem. Een hoog overdrachtsrendement wordt bhereikt, omdat men er
blijkbaar in is geslaagd het coalesceren van zuurstofbelletjes tot

een minimum te beperken.

Voor een twee-fasen-systeem noemt Becker [4) enkele wensen op waar-

aan een zuurstoftoevoersysteem bij voorkeur zou moeten voldoen:

- oplossen wvan zuurstof tot een concentratie van 100 mg/l 02
{onder verhoogde druk);

- gering energieverbruik;

- nagenocg volledige zuurstofbenutting;

- korte kontakttijd.

fn het algemeen wordt als dragermateriasal een goedkoop en tevens
siijtvast materiaal gekozen. Fen veel gebruikt materiaal s zand.
Naast zand worden in de literatuur onder neer de volgende drager-
materialen genvemd: actieve (korrel-)kool, anthraciet, glas, ionen-
wisselaarhars, PVC-deeltjes, aluminiumoxide-deeltjes, diatomeéen-
aarde, biogrog (keramisch materiaal) enzovoorts {34). De deeltjes
zijn over het algemeen klein 0,2 - 1 mm {(groot specifiek opperviak).
Door Atkinson (10} zijn speciale dragermaterizlen ontwikkeld {onder

andere holletjes van rvs-draad).

liew keuze wvan het dragermateriaal is belangrijh in verband met de
toe te passen [lutldisatiesnelheid en de afscheidiog van drager-
materiaal en biomassa. Als de dichtheid van het materiaal hoog is,
moel de fluTdisatiesnelheid (meestal 20 - 40 m/h} hoger zijn dan
wanneer de dichtheid van hel materiaal laag is. Athankelijk varn de
atuscheidingsmethode speelt de dichtheid cen rol) maar ook de aard
van het dragermateriaal kan hicrhi] van helang zijo. Bestaat het

materianl  bijvoorbeeld uit  ijzerdecltjes, dan kan in principec



magrnetische afscheiding worden toegepast.
Aangezien or altiid verlies zan dragermateriaai optreedt ) bijvoor-
beeld 1% per dag [32], dienen de kosten van de drager ook in ogen-

schouw te worden genomen. Goedkope dragers verdiencn de voorkeur.

Een belangrijk aspect is de hechting van de micro-organismnen aan
het dragermateriaal. Volgens Atkinson [10] is sinds lang bokend
dat gemengde culturen van micro-organismen, die "actief" zijn in
de afvalwaterzuivering, uitstekende hechtingseigenschiappen hexit-
ten. Zij vormen gemakkelijk asneengesioten laagien gelmuobil lseer-
de hiomassa op de hicrvoor gencemde dragermaterialen.

Het belang van cen goede hechting zal duidelijk ziju. Onder de in
de reactor heersende stromingscondities mag de asangehechte bio-
massa  Immers niet worden  losgeschuurd, daar dit Lot onpewenste
witspoeling van bliomassa leidt. De verbiijttijd van het slhib oin de
reactor speelt hierbij niteraard ook een rol; naarmate het =iih
langer  in de reactor verblijti is het gevaar wvoor alschuring

pgroter,

31) slib=op=drager systemen vindt selectie van micro-organismen op
basis  van hun hechtingseigenschappen  aan het dragermiateriaal
(luitiéle laag) rn daarna aan de bicmassa zel! plaats. Het mecha-
nisme varn hechting is niet volledig hekend, Algrmecn wordt aange-
nomen  dat  hechtingspolymeren bestaande nit polveacchariden oor
belangrijke rol spelen |41 De ruwheid van het opperylak van et
Aragermateriast s van boelang voor de heohit ing van ol ro-organg -
men. Gladde oppervlakken #2150 cogonstig. De interne poroniledl
van minder helang 134,

Dree e tee streven dikte van e biolaag 15 50 o T80 qun, ke bipeo-
tagen leiden wel tot cen hoper gehalte aan biomasza 1 de reactor,
miaar de activitert van de biomassa per gewichtasconbe od wan e o -

massa wordt minder (diffusichimitering) [S0050 050,000 ben o -

boaclie corvareng 1o dat de cbikte wvan de brof nim oo bee o v o sty

1wt die concentralie aan ddrasermateriaal o B o cen v ke toe-
v aan UZLV g BEY  zab een howe conentoalae o diawes e
Bl dikrve wan de bhyolaay woroorzaben o o bo ]
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Een ander nadeel van dikke bicolagen is dat grote agglomeraten van
slib/drager-korrels (zogenaamde "golfballen") kunnen worden ge-

vormd, die gemakkelijk uitspoelen [49].

Oppelt et al. [32] vermelden twee handelingen, waardoor er een
aanzienlijk verlies van dragermateriaal kan optreden. Het doseren
van overloopwater van een (anafrohbe) gistingstank aan een goed
functionerend fluidhedsysteem leidt tot massale groei van draad-
vormige micro-organismen (Spgerotilus N en Thiotrix)} aan de kor-
rels, die daardoor uitspoelen. Het doscren van de i{nhoud van een
septic tank aan het influent resulteerlt in een vetlaag aan het
dragermateriaal (zandkorrels), waardoor eveneens uitspoeling op-

treedt .

Substraateliminatie (BZV-verwijdering) gaat gepaard met de varming
van biomassa of wel met de produktie van slib. Per kg "afgebroken”
BZV wordt afhankelijk wvan de slibbelasting c¢irca 0,9 kg slib
{gerckend als droge stof) gevormd. Dit betekent dat de hoeveelheid
biomassa in de reactor toeneemt, de laagdikte van de biofilm rond
de inerte dragerdeeltjes groter wordl en het f{luidbed expandeecrt
onder andere als gevolg van het feit dat de deeltjes in voalume
toenemen (aangroeien} en soortelijk lichter worden. Hierdoor kan,
ongewenst | uitspoeling van slib/drager optreden.

De horveelheid biomassa 1n de reactor moet constant hilijven, wat
er eigenlijk op neerkomt dat de laagdikte van de actieve biomassa
rond het inerte deeltje (biofilm)} constant moet blijven. Als de
biofilm te dik wordt, kan bovendien limitering van zuurstol- en
substrast-dififusie optreden.

De  gevormde  biomassa (slibaanwas) zal gecontroleerd moeten
worden afgevoerd. De bicmassa moet daartoe eerst van de iperte
dragerdeeltjes worden afgescheiden alvorens te  kunnen  worden
afgevoerd; dragermateriaal moet naar de reactor worden terugge-
voerd om het verlies aan dit materiaal zoveel mogelijk te he
perken. Aacvalling van dragermaterigal zal desondanks noodznke-
Pijk zijn. Fen mogelijk alternatiet  is continne doseriug vian
dragermaloriaal wauarop het slib dermiate goed en snel noet kannen

hoechiten dat de totale hoeveelfpid biomassa gelijk Bligft.
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Voor een min of meer gecontroleerde afvoer van de stibaanwas it
de reactor is een aantal systemen toegepast.

Jeris et al. [11} hebben door spoelen, waarbij al dan niet lucht
aan het spoelwater is toegevoegd, de gevormde hoeveclheid bio-
massa uit de reaclor verwijderd. Door het spouelen wordt de on-
derlinge snelheid tussen de deeltjes verhoogd, waardoor de bio-
massa van de deelt jes wordt Tafgeschuurd". Het sporlwater bevat

weinlg zwevende stof,

Tijdens latere pilot-plant experimenten plaatsten Jeris en Owens
[12] een roerder hoven in de reactor om de bedhoogte te regelen
en de slibgroei in de "hand" te houden. Als het hed door expan-
sie tn het "roergebied” kowt, wordt onder invioed wvan de gein-
Lrodaceerde hoge afschuifkrachten biomassa SEN e nerte
deeltjes "afgeschuurd”. Deze relatief zware deeltjes zakken in
de reactor naar bheneden, terwijl de lichte slibdesltjes met het

gezuiverde water worden afgevoord.

Jeris en zijn medewerkers [6] hebben ook nog o een tweretal anderr
stcheldingssystemen onderzocht. Bij het ene systeem laat men het
bed zo sterk expanderen dat het in een zogenasamde Vswirl con-
centrator™  {een snoort  centrifugaalafscheider)  overloopt,  wiar
het  met hiomassa begroeide inerte materiasl (zand) hezinkt en
met een zandponp {een met rubber beklede centrifagasipomp ) ondieg
in het fluidbed wordt teruggeponpt. De pomp dicnt om de biamasnsa
van  hiet zand  at te schuren. Lo dosgemaakte slibdecltjen (hio-

wasad,  Clopen” door de reactor, passeren de Tawirl copconteatos”
en komen met het effluent in een bezinktauk teocecht) waavr ze
veervolgens hevzinken.

E1] het tweede systecm wordl  eveneens gebonik  ponaakt van o))
zandpamp  am de sangegraeide hiomassa van de dnerte deeltjes
Lo snchurens Do owcheiding tusaen inecte decltjer v o it it jon
vindt o evenweld plaats in ocen boiben de peactor apgestebde vlbhireeens
e veefuie b,

i i

s Lysbemen 21 g aohenib iooh weecgegeven tno b o (o
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ig. 3.2 Scheidingssystemen voor zand-biomassa,

Met de hier beschreven systemen wordt slib afgevoerd met een
drogestofgehalte wvan 1 a 2%. Bij het Water Research Centre
(Stevenage) heeft men een zand~biomassascheidingssysteem ont-
wikkeld, waarmee slib met een drogestofgehalte van & tot 77 kan
worden geproduceerd. Dit betekent dat qua wvolume minder slih
behoeft te worden afgevoerd. Het kenmerk van dit systeem is dat
de =zand-hbiomassascheiding buiten de reactor wordt uitgevocrd,
waarhij men het zand en de biomassa eerst laat hezinken ow cerst
daarna de scheiding tussen zand en biomassa tot stand te hren-
gen. VYoor de eigenlijke scheiding maakt men gebruik wvan een
geroerde tank en een vloeistofzeef., Het scheidingssysteem isoin
de literatuur witvoerig beschreven 13|, De mogelijkheid s
tevens aanwezig om het afgescheiden zand in meerdere stappen uit
te wassen. Het voordeel van een zorgvuldig geoplimaliscerd zand-
zuiverings/blomassa-afvoersysteem s dat  conventionele  bhezink-
tanks en slibindikkers nict meer nodig z1jn. Hit kan naast cen
ruimtebesparing een aanzienlijke kostenhesparing bhetekenen.

Latere ervaringen van het WRC te Stevenage wijzen uit dat zand-
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Fig. 3.4 Hydraulische zand/biomassa scheider.

Met het ocog op een goede slih/zand scheiding moet de diameter
van de drager hij genoemde systemen niet kleiner zijn dan circa

G,25 mm [33].

In de literatuur [35] is een systeem heschreven waarbij e
zand/biomassa scheiding achtereenvolgens bestaat uit een zand-
pomp, een hydrocycloon (Dorr-Oliver) en een zeefbocht (DSM). De
biomassa wordt via de bovenloop van de hydrocycloon en de
onderloop van de zeefbocht afgevoerd. Het betreft bhier de Dorr-
Oliver fluidbed-installatie wvoor denitrificatie van drinkwater

te Bucklesham.

Oppelt et al. |32]) werkten met warm water om de biomassa van de

drager te scheiden.

Dee indruk hestaat dat zowel het onthechten van het slib owvan de
drager  (mechanisch,  thermisch, chemisch  of  anderszing) als e

mechanische  afscheiding van slih en drager kritische tactoren
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zijn, die nog veel aandacht vragen. Bij air-lift slib-op-drager
systemen hecht de biomassa zich onder omstandigheden wan hoge
afschuifkrachten aan de drager. Het onthechten wvan biomassa zal
daarom niet eenvoudig zijn of wellicht op andere wijze dienen te

geschieden.

Resumerend kan worden opgemerkt dat een goed zand-biomassa schei-

dingssysteem aan de volgende voorwaarden zal moeten voldeen:

- hoog drogestofgehalte van het afgescheiden slib (verminde-
ring van de kosten van slibverwerking);

- schoon zand of drager met een zeer dunne biofilm (snelle
heraangroei?);

- weinig zwevende stof in het effluent.
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TOEPASSING EN ZUIVERINGSRESULTATEN VAN TWEE-FASENREACTOREN

Bij het onderzoek aan stedelijk afvalwater in pilot-plant opstel-
lingen ligt de toegepaste hydraulische verblijftijd (betrokken op de
lege fluidbedkolom) tussen 15 en 80 minuten [8,32,33]. De bereikte
zuiveringsrendementen zijn meestal niet hoger dan circa 75% op CZV-
basis. Alleen bij de langere wverblijftijden treedt een beperkte
nitrificatie op [33]. Een voorbeeld is hierna opgenomen.

Een pilot-plant fluidbedreactor (zie figuur 3.1) met een capaciteit
van 273 m? per dag is in gebruik op de riocolwaterzuiveringsinrichting
van Nassau County, New York. In deze reactor is de BZV-afbraak van
voorbezonken huishoudelijk afvalwater (primair effluent} onderzocht.

De belangrijkste gegevens zijn vermeld in tabel 4.1.

Tabel 4.1 Gegevens over pilot-plant onderzoek naar de zuivering van
van voorbezonken huishoudelijk afvalwater in een fluid-bedreactor [8].

omschrijving eenheid waarde
capaciteit (m*/dag) 273
diameter fluidbedreactor (fhr) (m) 0,6
hoogte fbr {(m) 4,5
'bedhoogte (gepakt) {m) 1,4
‘bedhoogte (gefluidiseerd) (m) 3,6
-dragermateriaal zand 1
rdeeltjesgrootte {(mm) 0,6 [
‘primair effluent % %
"BZV in {mg/1) 94 ;
 BZV uit (mg/1) 11 |
'S5 in (zwevende stof) (mg/1) 65 |
'SS uit (mg/1) 25 |
hydraulische verblijftijd (min) 16" L
‘slibverblijftijd (slibleeftijd) (dag) 3,5 i
‘concentratie biomassa (kg/m3) 14,2 ;
"BZV (slib-)belasting (kg/kg.d.s.dag) 0,62 1
beluchting zuivere 02 X
irecirculatieverhouding 2,2 %
slibproduktie (kg d.s./kg BZV verwijderd) 0,2 - 1,0 ;

slibproduktie bij slibbhe-

lasting van 0,65 kg/kp.d.s.dag (kg d.s./kg BZV verwijderd) 0,52
droge stofgehalte na slib/

drager-scheiding (%) 0,7 - 1,2

gehalte aan opgeloste zuur-
stofl Iin het effluent (mg/1) 3 -4

lager BZV dan in Nederland.
“% hetrokken op het influentdebiet .

In Label 4.2 zijn enkele zuiveringsresultaten in termen van CZV, BV
en 55 van de zuivering van stedelijk afvalwater in pilot-plant tlundbed-

reactoren vermeld,
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[n figuur 4.1 is het BZV van het effluent in mg/l als functie van de
slibbelasting (g BZV/g organische stof.dag) weergegeven.

Het wvoorbezonken influent bevat 94 mg/i BZV. Uit deze figuur volgt
dat om te voldoen aan een effluent eis van 30 mg/l BZV de substraat
tot biomassaverhouding (= slibbelasting) < 1,1 moet zijn. Hij een
BZV-belasting van (0,5 g BZV/g.org.slib.dag is het zuiveringsrende-
ment 85%; bij een tweemaal zo hoge belasting is dit rendement he-

duidend lager, 70%.

a0+

204

|
o

92 0.4 06 0B 10 12 14 16

g BZV tcegewnrgd/goorg stof dag

effluent BZV 'mg/L}

Fig. 4.1 Effect van BZV-belasting op het BZV van het effiuent [5].

Bij afnemende helasting neemt het zuurstofverbruik per kg verwij-
derd  BZV toe, maar wordt de slibproduktie minder.

Fen ander interessant gegeven is het zuurstofverbruik. in {iguur 6.2
is het zuurstofverbruik in g 02 per g verwl jderd BZV uitgezet tegen

de slibbelasting bi) verschillende temperaturen,
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Fig. 4.2 Effect van de BZV-belasting van voorbezoanken afvalwater

op het zuurstofverbruik [8].

Dour Cooper [36] is de zuivering van voorbezonken stedelijk afval-
water in een tweetraps-fluidbedinstallatie onderzocht. In de eerste
zutrstof loze (anoxic) trap vond denitrificatie plaats, terwijl in de
tweede adrobe trap koolstof- en stikstofoxidatie cptrad. le reactor-
afmetingen, de procesomstandigheden en de zuiveringsresultaten zijn

vermeld in tabel 4.3 en 4.4,

Tabel 4.7% Procesomstandigheden van een tweetraps-flnidbedinstallatie

met veorbezonken stedelijk afvalwater [746].

| I

\ eenheid zuurstofloze aérobe

) ("anoxic') resctor

‘ reactor

\ 0,2 m @ x & w48 m O x 4.5

| ;

| . T - - |

i

loeistofverblijfoijd (min) 173 S0
vemperalair (20 L N :

hiomasaa concentrat e (kg d.a./m*) 18,7 17,7

. . e |

slibbelanting kg BN/ kg dls o dag) A 0,13 i

: i

| !
oot laidraeerde toostaned

Taveral ITebelasting O, 18 ke BZV ke, d. (= 5 kp B2V o day




Tabel 4.4 Resultaten van een

bezonken stedelijk

-2P-

tweetraps-fluidbedinstallatic met voor-

afvalwater (in mg/l) [36].

monster BZV TOC 58

Kj-N NH,-N NO_ opgeloste

zuurstof

voorbezonken 221 166 122
atvalwater

i .

influent 54 46 37
"anoxic!

reactor

"anoxic" 37 39 39

reactor
effluent

iaérohe 9 21 17
reactor
el fluent

I

L P p—

15,8 8,9 6,9 -
16,2 7,9 1,6 0
4,0 1,0 10,73 2,0

Daarnaast is de oxidatie van ammonia in effluent onderzocht
tluidhedreactor. De pilot-plantinstallatie

Water) had een i1nhoud van 12 m

belangri jkste condities en

4.6.

resultaten zijn vermeld 1o tabel

{Horley Waurks,

pH-waa I"(ie"!

|
|
J
|

7,2-7,5

6,%9=-7,"

G
6,9-7,1

in een

Thames

3 (1,83 m x 1,22 m x 5,4 m hoog). De

4.5 en

Tabel 4.5 Procescondities van de nitrificatie-fluidhedreactor te

Horley STW [36,37].

iprotvsrondities eenheid waarde ;
| |
debiﬂL (m?/dag) 370 (= 1700 7.0,y
‘recirculatieverhouding (-) 311

opwasrtse snelheid (m/h) 31 ‘
bedveo lume {m?*) 9,8
viecistofverblijftijd (min) 38
blomassaconcerntratie (kg d.s./m?*) 8,

Lemperatunr (°C) 17,0

pracfdianr {dagen) 64

- BZV-belant ing (kg Brv/ikg d.s.dig) 0,084

- BZV-hetlast ing (kg BAV/m' dag) (, 70

- NH{—N—hv!nsling (kg NHg-N/kg o ondap (0,126

- NHﬁ—N—hvlusLjng (kg NH@—N/m’.dng P02
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Tabel 4.6 Zuiveringsresultaten van de nitrificatie-fluidbedreactor

te Horley STW [36,37].

resultaten eenheid voeding effluent

BZV (mg/1) 18 12

NHB—N (mg/1) 27 3

35 {mg/1) 30 23 ?
pH-waarde 6,8 6,1 F
NH3—N—verwijderingssnelheid {kg NHB—kag d.s.dag) 0,112
NHH—N—vvrwijderingssnelheid {kg NH3—N/m3.dag) 0,91

Filnidhedreactoren, werkend onder aérobe condities, zijn tevens onder-
zocht op de koolstofoxidatic van een geconcentreerd koolhydraat-
houdend afvalwater [17]. Het BZV van het afvalwater werd gereduceerd
vars 3456 mg/l tot 211 mg/l (BZV na filtratie 38 mg/l).

3i] een slibconcentratie in de reactor van 12 g/l bedroeg de ver-

biijftijd 5,6 uur.

Andere toepassingen van aérohe fluidbedreactoren zijn: de koolstof-
oxidatie en nitrificatie van het afvalwater van een viskwekerij [16]
en de behandeling van afvalwater atfkomstig van kolenconversieproces-
sen. Dit atvalwater bevat fenolen, thiocyanaten en zwavelwaterstof
[2,17]. 1T de bijlagen 1 en 2 is een overzicht gegeven van de toe-
passingen  van fluidbed-afvalwaterzulveringssystemen volgens heot

Dorr-0liver ontwikkelde Oxitron en Anitron systeem [38].
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5 TWEE-FASEN FLUIDBEDREACTOR VERSUS ACTIEF-SLIB- OF OX!DATIEBED-
[NSTALLATIE

(W]
-

Procesparameters

Kenmerkend wvoor de fluidbedreactor

actieve biomassa per m

3

grote specifieke oppervlak per m

als ecn dunne

(filmdikte 50 tot 100 um),

3

film rondom biologisch

iz de hoge concentratie aan

reactorvolume en in verhand daarmee het

reactorruimte. Daar de biomassa

inerte deeltjes aanwezig s

is de stoftransportsnelheid hoog. Een en

ander heeft tot gevolg dat hoge BZV-belastingen kunnen worden toc-

gepast. In tabel

helangrijke procesparameters gegeven.

Tabel 5.1 Vergelijking van belangrijke

1 . -
bioschi jven

zulveringssysteem

uxldatiebedden

zuiveringssystemen.

contact-

mefm?

oppervlak

5.1 zijn voor cen aantal zuiveringssystemen enkele

procesparameters voor onkele

drogestof- BZV-belasting

concentratie ref .
kg d.s./m? kg B2V mtod.”

reactorvolume reactorvolume

actief-slib met lucht

I

Zuurstof

BIY =
1)

tluidbedreactor voor
BaV-atbraak en nitri-
ficatie (2-fasen)

fluidbedreactor voor
denitrificatie (2-fasen)

actief-si{ib met zZuivere

BZV afgebroken

40 - 160

130 - 165
2660 - 4000

2600 - 4000

betrokken ap de totale slibmasss

7}

5 - 70) 0,2 - 0,6 121 ]
10 - 2077 0,8 [ 4
3 - 6%% 0,5 - 2,0 [zi0]
2 -

[) T P
6 - b)) Lo 2,4 2y
3 -5
12 - 0% 8 - 16
50 - 40°7

betrokken op de organische fractie ait het slib.

Wik e |

Volgrns Cooper

een deed effectict mecdoct

{

derabie flardbedreactor 10 -

Fa6) bedraagl de

200 kg

e

.

actieve hiomansa cogcentrat e In ocen

fwt Lin getlardiseerde o
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stand} en 1is in een zuurstofvrije (anoxic) fluidbedreactor cen hio-
massaconcentratie van 20 - 30 kg d.s./m? mogelijk.

De tabel laat duidelijk zien dat het contactoppervliak, de actieve
hiomassaconcentratie en de BZV-belasting vele malen groter zijn dan

bij conventionele ovxidatief hiologische zuiveringssystemen.

Een <direct gevalg wvan de hoge belasthaarheid wvan een fiuidhed
(slib-op~drager)~reactor is dat deze compact kan worden gebouwd. [it
betekent dat cen belangrijke volumebesparing en als gevolg daarvan
een besparing op de bouwkosten mogelijk is. Bij een rioolwater-
suiveringsinrichting met een capaciteit van 100.000 i.e. wordt per
dag circa 3000 kg BZV aangeboden. Voor een actief-slibinstallatie,
werkend bij een belasting van 1 kg BZV/m?.dag, bedraagt het reactor-
volume (volume van de a#ratie- of beluchtingsruimte) 3000 m:. Het
nelto  terrelnoppervliak  van adratie-  en  bezinktanks  Thedrasgt
86O m? + 1260 m® = 2120 m?.

Bij een belasting van bijvoorbecld 12 kg BZV/m‘.dag bedraagt het

volume van de fluidbedreactor 250 m? in plaats van 3000 m?®.

Indien het zand-hiomassa scheidingssysteem zodanig werkt, dat spui-
stib met een drogestofgehalte van 4 - 7% wordt geproduceerd, kan de
nabezinking en de slibindikking komen te vervallen. il hecfl een
verdere reductie van het houwvolume (en daarmee van de houwkosten)
tot gevolg. De verhouding nabezinking +  indikkervolume: aératie-
volume varieert in de prakiijk van 0,3 tot 1,5, Bi] een zcer laag
helaste actief-slibinstallatie, bijvoorbeeld een oxidatiesloot, Is
deze verhouding klein; bij cen hoge belasting is de verhouding hoog.
Als deze verhouding gemiddeld op 0,65 wordt gesteld, hedraapt (e
volumebesparing door  het  achterwege laten  van  nabezink-  en
olibindikkingstank 0,65.3000 w® = 1950 m*. Hier stast  oiteraard
tegenover dat het zand-biromassa scheidingssysteem ook cen hepaald,
vooralsnog onbekend, wvolume inneemt. Dit volume zal naar verwach-
ting kiein zijn, Bij) deze bheschouwing Is or vanuit gegaan dat het
cfflnent van de fluidbedreactor cvenveel zwevende stol hewat als

fre-t. effluent van de actief-stibinstallatie, Inpeval het ot




5

.3

_32_

van de fluidbedreactor meer zwevende stof bevat (slibuitspoeling)
is aanvullende scheidingsapparatuur, bijvoorbeeld met multi-media
filters, vereist.

Volgens de literatuur wordt met een fluidbedreactor een 5- tot

10-voudige reductie in bouwvolume bereikt.

De hoge volumebelasting en de eventuele produktie van een gecon-
centreerd slib brengt uiteraard ook een reductie van het benodigde
grondoppervlak met zich mee. Aangenomen dat de werkhoogte wvan de
fluidbedreactor 1,5 x de hoogte van de beluchtingsruimte wvan de
actief-slibinstallatie 1is, 2zal voor het gegeven voorbeeld het
grondoppervlak van de fluidbedreactor 6% wvan het grondoppervlak van
de beluchtingsruimte zijn. In de literatuur wordt aangegeven dat een

besparing van het terreinoppervlak van 80% mogelijk is.

Een mogelijk bijkomend voordeel van een compacte bouwwijze is dat de

bouwtijd kan worden bekort.

Zuurstofinbreng

Bij de BZV-belasting, die bij conventionele oxidatief biclogische
zuiveringsinstallaties wordt toegepast, kan de benodigde zuurstof
altijd in de wvorm wvan lucht met betrekkelijk eenvoudige middelen
worden toegevoerd. De gebruikelijke aératiesystemen =zijn: opper-
viaktebeluchters, bellenbeluchters en borstels. In bijlage 3 1is
aangetoond dat dergeiijke, met omgevingslucht werkende systemen bij
twee-fasen fluidbedreactoren werkend onder een hoge BZV-belasting
niet kunnen worden toegepast, omdat het zuurstoftoevoerend vermogen
onvoldoende is. Bij drie-fasen reactoren ligt deze situatie anders
(zie hoofstnk 6).

Toevoer van zuurstof in de wvorm van technisch zuivere zuurstof en
recirculatie van effluent is noodzakelijk. Het zuurstoftoevoerend
vermogen is bij gebruik van zuivere zuurstof globaal een factor

4,8 x hoger (0C, = 4,8 x OC ).
02
Zuivere zuurstof moet worden gekocht of bij voldoend hoge capaciteit

lucht

(> 100.000 i.e.) op de =zuiveringsinrichting =zelf worden geprodu-
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ceerd. Aan de produktie van zuivere zourstof zijn hoge Kkosten ver-
bonden. Bij sommige industrieén is zuivere zuurstef goedkeop en/of
is ruimte beperkt aanwezig. Een fluidbed slib-op-dragersysteem kan

in dat geval aantrekkelijk zijn.

Opgemerkt wordt, dat er ook conventionele actief-slibinstallaties
zijn die met zuivere zuurstof werken (Unox of Lindox). Bit is even-
wel niet om reden dat de zuurstofoverdracht limiterend is, maar om
een aantal terecht of ten onrechte geclaimde voordelen die aan een
systeem werkend met zuivere zuurstof verbonden zijn, zecals bijvoor-
beeld de betere slibeigenschappen. Ter wvergelijking =zijn in

tabel 5.2 enkele procesparameters vermeld.

Tabel 5.2 Ontwerpgegevens voor ''zuurstof"- en "lucht' actief-slib-

installaties {39]

omschriiving eenheid zuurstof lucht

) , . . . e
reactorverblijftijd (h) 1 - 2 3 -6
biomassaconcentratie (kg/m3) 6 - 10 1,5 - 5
BZV-belasting (kg/m3) (2,4 - 3,2) (0,48- 0,968)
Oz-concentratie, opgelost (mg/1) . 8 - 10 i -2
slibproduktie (kg o.s5./kg BZV)  0,30- 0,45 0,5 - 0,78

A

kg BZV verwijderd.

Do zuurstoftoevoer wordt zodanig ingesteld dat het zuurstotgehalte
in het effluent wvan de fluidbedreactor 2 mg/l of meer bedraagt.
Onder normale hedrijfsomstandigheden treedt daarbij geen uwitputtiug

van de zuurstof in de bioclaag op [337}.
Pnergieverbruik
Ten bhehoeve van een beschouwing over het energieverbrulk wvan een

acticf-gslibinstallatie en een twee-fasen fluldbedreactor zoin in

figuur 5.1 heide systemen weergegeven. dangencmen dot het abval-
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influant affluent
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C

beluchtingstank
nabezinktank
slibindikker
slibretourpomp

spulslib
{4.7% ds)
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effiuent

F’ spuisiib
‘ (4.7 % ds)

_@_ influent

A fluidbed reacter

8 zand-biomassa scheiding

03
C G, opwekking

D G, inbreng
E recyclepomp

Fig. 5.1 Actief-slibinstallatie (1)} en twee-fasen fluidbedreactor (r)

water dezelfde voorbehandelingsapparatuur is gepasseerd, - grofvuil-

rooster, zandvanger en voorbezinker -,

kan voor de vergelijking van

het energieverbruik het plaatje van figuur 5.1 worden gebruikt.

De energieverbruikers die hieruit naar voren komen en in deze para-

graal nader worden geanalyseerd zijn in tabel 5.3 opgencmen.

Tabel 5.3 Energieverbruikers

| —
lactief-slibinstallatie

beluchting door middel wvan een conven-
‘tioneel beluchtingssysteem (b.v. opper-
vlaktebeluchter)

islibrecirculatie
I

|slibbezinking en indikking

" Aanname :

twee-fasen fluidbedreactor

opwekking van zuivere zuur- |
stof en zuurstofinbreng

waterrecirculatie

zand-biomassa (= slib)-
scheiding®

De: zand-biomassa scheiding is zodanig geoptimaliseerd dat geen

verdere bezinking enfof indikking van het surplusslib nodig is.



Volgens de literatunr {21,22] bedraagt het rendemenl wau punic -
luchters 1,2 - 2 kg Oz/kWh, of wel 0,5 - 0,8 kWh/kg 02. De encreie,
die benodigd is voor de opwekking wvan technisch vaivere zoursto!
15 afhankelijk van het fabrikageproces en bedraagt 0,56 kiwh/kg O

voor een diepkoelinstallatie en 0,45 kWh/kg 02 voor eeoen adsorptie-

installatie. Voor het inbreogen van de zuurstof in het geval van e

fluidbedreactor is een hoeveelheid energie van 0,2 tot 0,25 kWh/wg 0
vercist. Het totale energieverbruik veoor het opwekken en het ar-
brenpgen van technisch zuivere zuurstof bedraasgt derbalve globaal

0,6 - 0,7 kWh/kg O.. Aangezien voor ecenzelfde vuilaanbod (kg BAV/dagp)

5
in principe bij beide zuiveringssystemen evenveel zuurstof nodig is,
is uwit het voorgsande duidelijk dat het energieverbruik op het punt
van beluchting niet sterk verschilt., In de literatunr wordt wellicht

ten onrechte  de indruk  gewekt dat het energieverbrulk voor e

beluchting in geval van ecen {luidbedreactor lager ligt.

Het  ecnergieverbruik als gevolg van het recirculeren van siih of

wiater wardt in hoofdzaak hepaald door het debict en de opvoerhoogts

c.og. de drukval. Bij een acticf-slibinstallatie wordt de acticove
biovmassa gerecirculeerd. De hoeveelheid retourslib bedraagt 20 - 507
(R = 0,2 - 0,3 van de hoeveelheid voorbezonken afvalwater {(primai:

infltuent ). Vaak kunnen grotoere hooveelhoeden slib owordsn peres o=
leerd (R = 1 - 1,9). Volgens Koot [2i] is de opvocrhoogte van hiet
stibtransport zeer gering.

Bij e fluidbedreactor wordt  ten behoeve van de sourstotinbiee:,
pezniverd afvalwater (effluent) gerccirculecrd. Voor afvalwater net
ccn BZV-gehalte van 300 wg/] kan worden berekend dat e recieon -
tieverhouding (verhouding retourstroom: influentstroom] ciros
draagt als de zuurstofcouncentratie na  de Uz—gonvrutur 40 me/l I
Do henodigde opvoerhoogte wordt mede hepaald door de drnkval oo r

kolom. NDeze kan in principe worden berckend met de formule

ApooT ol - a ([Jf - pil, waarin: g ode versoeltinge vanosle e

.
kracht, + de porositeit wvan het hed) Pyoen i e hthe i o
respertievelijk dragermaterisgal  en vioerstof  en L ode hodbeeet

vonrote e
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Volgens de literatuur bedraagt de drukval in systemen met zand bi)
> 100% bedexpansie 0,4 - 0,5 m/m bedhoogte. Bij een bedhoogte van
6 4 B m bedraagt de drukval derhalve 3 a 4 m waterkolom. Hicr moet
in het witerste geval eenzelfde bedrag worden bijgeteld voor de
drukval over het vleeistotfverdeelsysteem in verband met de stabili-
sering van de stroming in de {luidbedreactor.

Wordt gemakshalve aangenomen dat de benodigde opveoerhoogte bi) beide
systemen gelijk 1s (waarschijnlijk is de opvoerhoogte in geval wvan
een actief-slibinstallatie lager), dan zullen de energieverhruiken
zich verhcuden als de debieten. it betekent dat het energieverbruik
ten behoeve van de waterrecirculatie bij een fluidbedreactor

.

4 - 207 maal hoger is dan bij een actiet-slibinstallatiec.

Over het energieverbruik ten behoeve van de siibbezinking en slib-
indikking is betrekkelijk weinig bekend. Energie wordt gebruikt voor
de aandrijving van een roerwerk (stibruimer). in de literatuur [23]
is het benodigde motorvermogen voor de aandrijving van het roerwerk
voor een reecks tankdiameters (range 6 - 100 m) gegeven. O0p grond van
enkele aannamen kan hieruit het roervermogen per m? tankinhoud
worden berekend. Dit blijkt erg laag te zijn, namelijk 0,4 W/m® bi]
een tankdiameter van 100 m tot 2 W/m? bij ecen Lapkdiameter van 20 m.
Yoor de behandeling van 3780 m*/dag (158 wi/h) zal hi) een slih-
recirculatieverhouding van 30% en een verhlijftijd van 2 unur e
inhoud van de bezinktank 410 m® bedragen. De roerenergie hedraagt
dan 820 W en het gelnstalleerde vermogen () = 75%) afgerond 1,1 kW,

Volgens Sutton en Becker [24] bedrazgt het geTnstalleerde vermogern

)

voor de zand-hiomassa-scheiding 159 kW bij een verwerkingscapaciteit

van 3750 m*/dag.
Samengevat leveren de tabellen 5.4 en 5.5 de in de literatuur ver-

melde gegevens @met betrekking tot energicverbruik en gelnstalleerd

Vermogen op.

B/, ooy 6707,




Tabel 5.4 Vergelijking van het energieverbruik [4].

actief-gslib- actief-slibinstallatie Pflutdbedreactor met v -
installatie met lucht met zuivere zuurstof vere zuurstof {Uxitron;,
twee fasen

m— e e s P e = [

beluchting 5,5 W/m3.d zuurstofopwekking 2,4 W/m?.d | zuurstofopwek-

zuurstofinbreng 2,8 W/m*.d | king + inbreng 2,46 W/n

slibretour 0,8 W/m?.d slibretour 1,1 W/m*.d | waterrecircu-
latie 2.5 wimt
Lotaal 6,3 Wim? totaal 6,3 W/m*.d | totaal b7 Wim®
cnergieverbruik 100% energieverbruik 100% energieverbruik 767,

In deze opgave ontbreekt het energieverbruik ten behoeve van de
slibafscheiding en de zand-biomassa scheiding. Het influent bestaat
ult huishoudelijk afvalwater met een BZV van 150 mg/l. Dit is onge-

veer de helft van het BZV van Nederlands stedelijk afvalwater,

Tabel 5.5 Geinstalleerd vermogen voor 3780 m*/d industricel afval-
water (BZV = 3000 mg/l) [24].

e T
luctief-slibinstallatie met | fluidbedreactor met zuivere z2uurstol
|

lucht (Oxitron), twee fasen
?bvlu(hting 435 kW zunrstofopwekking 212 kW
zuurstoefinbreng 7
slibretour 60 kW Cwalervecirculatie 17 b
i biomassa scheiding 15 kw
totaal 4975 kW fototaal SA0E
i
L

it e tabelien blijkt dat het energieverbruitk bi crn twee-lanen
tluidbedreactor heger is dan hij een actief-sliihinctallatie. In
literatuur wordt ook vermeld dat het energieveshrnik gelijho 100

el b 243 lager s,

----------q




Zuiveringsprestaties

Er is betrekkelijk weinig bekend over de zuiveringsprestaties wvan
fluidbedreactoren voor de agrobe zuivering wvan huishoudelijk af-
valwater. Ervaring op praktijkschaal ontbreekt op dit moment.
Desondanks is er geen reden om aan te nemen dat de prestaties van de
fluidbedreactor veel slechter zouden zijn dan die van de actief-
slibinstallatie. Beide systemen zijn immers gebaseerd op hetzelfde
zuiveringsprincipe.

Uit een vergelijkend onderzoek tussen twee-fasen fluidbedsystemen
en actief-slibsystemen concluderen Hoyland et al. [33] dat het
actief-slibsysteem bij gelijke BZV-belasting iets lagere BZV-
gehalten in het effluent oplevert (zie figuur 5.2). Als oorzaak
geven zij aan dat een gedeelte van de drager een te dikke, weinig

actieve bilofilm zou hebben.

25 - 1
A5 .
Intiuent flowrate P|agt F‘a?‘t [
5 -
Constant -
= 04| piurmall
5 Diurnally varying + (JP ¢
= MOB. Paruictes in BF R were
= OVErgrown
z
3
= 15 4
b 1 .
3
=]
5 104 #
@
3 -
S
2 o
-
a 9
Y
0 — :
Q2 G4 e n.a 19

BOD LOADING lkgikg d)

BFE = biological fluidised bed
AS

activated sludge

Fig. 5.2 Effect varn BZV-belasting op opgeloste BZV in het effluent
van de fluidbedreactor en actief-slibinstailatie e

Coleshill.

Heet actief-slibsysteem is beter in staat ecn grote Loevoer aal Zwe-
vende stof in het influent op te vangen dan het {luidbed slib-op-

drager-systeem.
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In de literatuur [25] is aangegeven dat bij een bhelasting van 10 kg
BZV/m?.dag het BZV (gefiltreerd) van het effluent 15 mg/l bedroeg.
Voor het bereiken wvan BZV-waarden < 15 mg/l (zonder Teffluent
polishing") was het nodig de volumebelasting terug te brengen tot de
bij conventionele installaties gebruikelijke waarden. Dit in verbznd
met de bijdrage van de zwevende deeltjes aan het totaal BZV van het
effluent, Hierdoor gaat uiteraard het voordee] van de hoge belasting

verloren!

Zuiveringsslib

e slibproduktie is afhankelijk van de slibbelasting. Bij een BZV-
belasting van 0,62 kg/kg d.s.dag werd in een fluidbedreactor per kg
afgebroken BZV 0,5 kg spuislib (gerekend als droge stof) per dag
geproduceerd. Berekend volgens Koot [21] zou dit cijfer aan de lage

kant zijn. Immers met de empirische relatie voor de slibgroed

. 0,23 n . . _ . 3 .

(J - ly 3 - o — . N 2 4
o 1,2.k G B, waarin bsa de slibgroeci (kg/m*.d) k

de slibbelasting, n = het verwijderingsrendement en B = de EZV-

helasting in kg/m®.d voorstellen, wordt een slibproduktie per kg
afpebroken BZV wvan circa 1 kg droge stof bherekend. Imhoff [26]
vermeldt  een gemiddelde slibproduktie wvoor actief-slibinstalla-
ties wvoor de zuivering van voorbezonken stedelijk afvalwater wvan
27 - 36 gram droge stof per inwoner per dag.

Aannemende, dat na bezinkiog van de primaire slibstoffen uit hiet
afvalwater, 3% g BZV per inwoner per dag in het bislogische decl vun
de actief-slibinstallatie wordt gezuiverd en dat het zuiverings-
percentage 90% bedraagt, kan een stibproduktie wvan 0,85 - 1,1 kg
drage stof per kg afgebroken BZV worden berekend. DLe indruk bestaat
derhalve dat de slibpreduktie van de fluidhbedreactor aan de lage

kant (s, wat evenwel op theoretische gronden niet verklaarbaar is.

Bij het eerder genoemde onderzoek wvan Hoyland [2%] werd b1y e
fluidbedreactor 0,5 kg slib/kg toegevoerd RZV gevonden; bij het
actieft-slibsyateem bedroeg deze waarde 007, Uit het gelijke zunr-
stofverbruik van beide systemen concluderen de onderzockers ddat e

slibproduktie gelijk had meoeten zijn. Verschil i zwevende stot-

gi-halten dn het effluent trad glechts incidente] op. Be indruok




5.

1

-40)-

hestaat dat de feitelijke slibproduktie niet goed bekend is, maar

zeker niet hoger zal zijn dan bij actief-slibsystemen.

Over de slibkwaliteit is niets bekend. De slibeigenschappen, in het
bijzonder de ontwateringseigenschappen, zijn niet onderzocht. Dit is
een duidelijke omissie en zal bij onderzoek op dit gebied zeker in
het meetprogramma moeten worden opgenomen. De slibverwerking is
immers een belangrijk onderdeel van de afvalwaterzuivering, waaraan

hoge kosten (tot 40% van de totale exploitatiekosten) zijn verhonden.
Kesten

In het wvoorgaande 1is uiteengezet dat voor eenzelfde verwerkings-
ctapaciteit het reactorvolume bij een fluidbedreactor aanzienlijk
kleiner is dan bij een actief-slibinstallatie. Als gevolg hiervan
zal de investering van een fluidbedreactor lager zijn dan die van
een actief-slibinstallatie in het bijzonder met betrekking tat de
investering van de beluchtingsruimte, Bij een optimaal werkend zand-
biomassa scheidingssysteem kan geconcentreerd spuislib {d.s.-gehalte
4 - 7%)* worden afgevoerd. Slibbezinkings- en indikkingstank(s), in
gebruik bij actief-slibinstallaties, zijn dan niet nodig; wel uiter-
aard zand-biomassa scheidingsapparatuur. Als het voorgaande waar
blijkt te zijn, zal dit naar verwachting tot een lagere investering

leiden.

Tegenover het voordeel wvan het kleinere reactorvolume, staat het
nadeel dat bij een aérobe twee-fasen fluidbedreactor voor stedell jk
afvalwater technisch zuivere zuurstof moet worden gebruikt. De in-
vestering van een installatie voor de fabrikage van zuivere zuur-
stof, gekoppeld aan de apparatuur voor de zuurstofinbreng, is hoger
dan de investering van conventionele beluchtingsapparatuur. Dit gaat
weer ten koste van de kostenverlaging als gevolg van de reductie in
bouwvolume. Er is derhalve sprake van een verschuiving van kapi-
taalslasten naar operationele kosten. Hoe de kostenverhoudingen

exact liggen is, uvit de schaars ter beschikking staande litevatuur-

Door Hoyland et al. [33] worden, afhankelijk van het zand/biomassa

scheidingssysteem, lagere d.s.-gehalten tot maximaal 4,%% vermebd,
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Tabel 5.6 Kostenvergeliiking van cen twee-fascen floaidbedreactor o

cen actiet-siibinstallatie [8].
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Het overzicht jaat zien dat bij de fluidbedreactor de kosten wvan de
nabezinktanks zijn meegenomen.

Cooper e.a. [27] komen op grond van een kostenstudie eveneens tot de
conclusie dat de investering van een fluidbedreactor 25% lager is.
Het is goed er op te wijzen dat het hier om een kostenschatting gaat.
Fluidbedreactoren voor de oxidatief-biologische zuivering van stede-
lijk afvalwater =zijn immers op praktijkschaal nog nauwelijks ge-
bouwd. Figuur 5.3 geeft een schematisch overzicht van de resultaten

van de kostenevaluatie.
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Fig.5.3 Investeringskosten voor een fluidbedreactor en  ecn

actief-slibinstallatie [27].

it deze figuur blijkt, dat de kosten van de zuurstofvoorziening on-
geveer 60% van de totale kosten uitmaken. De economische haalbaar-
heid wvan een fluidbedreactor hangt dus in belangrijke mate van de
zuurstofvoorziening af. Indien mogelijk moet het gebruik van zuive-

re zuurstof derhalve worden vermeden.

Fen andere kostenvergelijking is gemaakt door Hoyland [33]. Het
resultaat van deze vergelijking is grafisch voorgesteld 1n figuur

5.4.
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Fig.5.4 heonomische vergelijking tussen fluldbed- en actief-giit-

(AS)-installatie (capaciteit 10.000 m*/dag).

Hieruit biijkt dat de a€robe zuivering van voorhezonken stedeiljh
afvalwater in een fluidbedinstallatie duurder is dun in een actiei-
slibinstallatie. Het wverschil in kosten wordt mede bepaald door het
type zand/biomassa scheiding en de mate waarin het slib wordt
ingedikt. De "heluchting" met zuivere zuurstof en de enerpgievoor-
ziening voor het rondpompen van de vloeistof maken bij ecn fluid-
bedinstal lavie  ongeveer  50%  van  de  exploitatieckosten nit. e
onderzockers stellen echter dat zuivering in fluidbedinstallat ies
onder andere economisch zou kunnen worden op grote riochwatoczing-
veeringsinrichtingen, waar het opwekken van zuivere zuurstofl oo bt

voppunt van koslten gunstiger is.

Knr)l_}_ﬂ_mtf‘n

[ de vooralpgaande hoofdstukken is recds op enbkele woperi ke b

mnten, de zuurstotvoorziening en de zand-bilomasss scheidipe, weweson,
] Fy

Andere knelpnnten zijn:
- tre-t handhaven van de slibbalans, dat vl ozegzen het oonone

houden san de hoeveclheid aoticve biomassa in de reactor Do

Fomern wan slibnitspoeling) . Door de bologische proes op e
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deeltjes dragermateriaal ontstaan dichtheidsverschillen, waar-
dosr het bed expandeert en de kans bestaat dat biclogisch actief
materiaal uit de reactor spoelt. Hierbij speelt uiteraard de
fluidisatiesnelheid of wel de vlceistofbelasting een belangri jke
rol. In bijlage 4 wordt hierop meer in detail ingegaan.

De cruciale vraag is of men er in zal slagen bij de hoge helas-
tingen die potentieel mogelijk zijn, het actieve slib in de
fluidbedreactor te houden. Hiermee in verband staat ook de
vraag of de slibbelasting op de gewenste waarde kan worden inge-

steld en gehandhaafd;

de instroming van het afvalwater in de reactor, of wel de gelijk
matige verdeling van de vloceistof over de docrsnede van de
reactor in verband met de gewenste stabiliteit van het bed. In
bijlage 5 is berekend dat voor de behandeling van 10.000 m? af-
valwater per dag met een BZV van 300 mg/l, 65.500 m®/dag (afval-
water + recirculatiewater) over een oppervlak van 68 m? gelijk-
matig moeten worden verdeeld. De berekening laat tevens zien dat
de geometrie van de fluidbedreactor, i.c. de hoogte-diameterver-
houding, sterk afwijkt wvan de in de literatuur vermelde pilot-
reactoren. [Deze hebben over het algemeen een slanke vorm met
hoogte-diameterverhoudingen van > 7. De in bijlage 5 berekande
reactor heeft in het gunstigste geval een hoogte-diameterverhou-
ding 1. Dit is waarschijnlijk een gevolg van het feit dat in het
rekenvoorbeeld geconcentreerd afvalwaterw aan de reactor is toe-
gevoerd, waardoor met een hoge walerrecirculatiestroom moet
worden gewerkt: 6,5 in plaats wvan 2, zoals in de literatuur
wordt aangegeven;

het wverlies aan dragermateriaal dat weer moet worden aangevuld.
Aun het wverlies aan dragermateriaal wordt in de literatuur
weinig aandacht besteed. In literatuur [32] wordt een verlies
aan zand van 1% of meer per dag vermeld. Ingeval een goedkoop

dragermateriaal zoals zand wordt toegepast, speelt dit aspect

geen rol van betekenis;

ten opzichte van Amerikaans afvalwater.



er is nog weinig informatic beschikbaar over hel gedrag van o
fluidhedreactor onder praktijkomstandigheden. Over het coffect
van de temperatuur, de invloed van sterk wisoclends helastingrr
(bijveorbeeld dag- en nachtaanvoer, droogweer- »n regenwaterisian-
voer) en de aanwezigheid van zwevende stof in het te zuiveren
afvalwater op de zuiveringsprestaties van de fluidbedreactar i

nog weinig bekend,
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NIEUWE ONTWIKKELINGEN BI.J SLIB-OP-DRAGERSYSTEMEN

Drie-fasen (air-1ift) reactor

De toepassingsmogelijkheden van slib-op-dragersystemen voor de
zuivering van industrieel afvalwater zijn in Nederland onderzocht en
verder ontwikkeld door Gist-Brocades (GB). Hierbij zijn =zowel de
agrobe zuivering (sinds 1979) als de anaérobe zuivering (sinds 1980)
uitgebreid onderzocht. Deze ontwikkeling heeft inmiddels geleid tot
de bouw wvan twee praktijkinstallaties, bestaande uit een ana€robe
verzurings- en methaanreactor, waarmee het afvalwater wvan GB wordt
gezuiverd [31].

Momenteel wordt de toepassing van de ontwikkelde aérobe fluidhed-
techniek wvoor nitrificatie onderzocht. GB maakt daarbij, evenals
Dorr-Oliver, gebruik van zand als dragermateriazat. Het Dorr-Gliver
systeem maakt echter gebruik wvan een twee-fasen (vlceistof/vast)
reactor {zie hoofdstuk 3), waarbij de 02—toevoer buiten de reactor
plaatsvindt en apgelost in het water in de reactor wordt gebracht.
Het systeem van GB maakt gebruik van een drie-fasenreactor (vloei-
stof/vast/gas, zie figuur 6.1), waarbij de zuurstof in de vorm van

luchtbellen direct in de reactor wordt gebracht.
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Figuur 6.1 Schematische uitvoeringsvorm van een dric-tasenreactor [51].



Bij dit systeem is geen grote vloeistofrecirculatiostrows Lo foe-
hoeve van de zuurstofvoorziening buiten de reactor nedipg, tery:;l
met luchtzuurstof in plaats van met zuivere zuuvstol kKan worden
gewerkt. Als gevolg hiervan heeft het systeem een lager energievors
bruik en mogelijk lagere exploitatiekosten.

De belangrijkste kenmerken van het aérobe drie-fasen fluldbed svsteen

zijn in tabel 6.1 vermeld.

Tabel 6.1 Kenmerken van de drie-fasenrcactor.

biomassaconcentratie (excl.drager) 15 - 30 kg d.s./m? I
dragermateriaal zand 5
slibrecirculatie nee
vioeistofrecirculatie nee ;
biomassa/drager scheiding Ja/nee (7
nabezinking jajnee ()
zuurstotveorziening lucht Lo resctor
knelpunt geen ervaring met

stedelijk alfvalware:

Cuderzoek bii GB heeft geleid tot een 300 1 drie-fasenreactor. Rij
cen verblijftijd van 20 minuten, een temperatuunr van 40 "0 en een plf
van 7 - & is industrieel afvalwater met cen CZV wvan 300 - 700 mg'l
gezuiverd. Het wverwijderingsrendement op CZV-basis bedroog oivva
70%. Er zijn aanwijzingen dat een lage slibproduktie mogelijk 1. Do
biomassaconcentratie bedroeg 15 g/l; de biomassa was als ven trobaog
van 50 4m aanwezig op zilverzand (0,1 - 0,3 mm) |40}, Her craoneoio
stofgehalte in de biclaag bedroeg circa 100 -~ 150 kp/m? {+7].

Vanat 1981 is voornoemde reactor verder ontwikkeid veoor nitrizi-
catieprocessen. In de reactor s cen NH4+-oxidat1qup4(iLnit IR
liseerd van 5 kg N/m*.dag bij een verblijftijd van 1 uwur. Do 00 -
SRR

Ly

overdrachtscapacitelt bedreoeg hierbij circa 1}

e resullaten van GB met de drre=~fasenrcactor z0jn vervansemd, it

de hechting van  de biowmassa onder turbulente cemdities

meging van andere onderzoeckers slecht zou verlopen, it aspecl it
cens Le meer op het geringe microbiotogische tnzicht in e hevt s

van biomassa aan oppervliakken.
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[n een aantal publikaties [32,33,42] wordt bezwaar gemaakt tegen het
injecteren van lucht of zuurstof in de reactor. Hoyland [33] stelt
dat de turbulentie, die door de zuurstofbellen wordt vercorzaakt,
afschuring van de micro-organismen van de zandkorrels tol gevolg
heeft. Forster [42], die de =zuurstofoverdracht in een fluidbed-
reactor bestudeerde, is dezelfde mening toegedaan. Hi} stelt dat
drie-fasenreactoren beduidend hogere overdrachtscogfficiénten bieden
vooral hij hogere gassnelheden. FEr is echter een duidelijke hoven-
grens voor de waarden van de stofoverdrachtsco#fficiént (Kga}. Bij
verhoudingen van de superficiéle vloeistofsnelheid en gassnelheid
(uﬁ/“g) kleiner dan 0,4 is de turbulentie zo hevig, dat er ernstige
beschadiging van de biofilm optreedt. Oppelt [32] gaat nog verder
door te steilen dat drie-fasencondities moeten worden vermeden, In
zijn optiek moeten grote hoeveelheden zuurstofgas buiten de reactor
worden opgelaost.

Uit het onderzoek bij GB is gebleken [22,40] dat hiolagen alleen
worden wverkregen bij een korte vioeistofverblijftijd 1, wsarvoor
geldt 1 7 -——; pumax 1is de maximale groeisnelheid van de micro-
organismen in de reactor. De reden voor deze dwingende voorwaarde
wordt. gezocht in de enzymatische hydrolyse van de hechtingspolymeren

en dus vernietiging van de biolaag, door niet-hechtende micro-

organismen, welke zich bij een verblijttijd t - bédx ontwikkelen.

Bij 1 < U%E; kan de biclaag zich ongestoord ontwikkelen, omdat de
niet-hechtende hvdrelyserende micro-organismen tijdig uit de reactor

woriden gespoeld.

Het CAPTOR-proces van UMIST/Simon Hartley Ltd werkt met een drager
van poreuze polyurethaan schuimdeeltjes van 25 % 25 x 12 mm, zoge-
naamde "pads' . De porositeit bedraagt circa 95%. Deze pads worden in
de aéralietanks wvan de conventionele aclief-slibinstallatie ge-
bracht. De micro-organismen hechten zich aan de "pads', waardoor de
biomassaconcentratie wordt  verhoogd. FElke "pad" hevat ongeveer
160 mg hiomassa, waarvan cen grool deel ail protozoa bhestaazl. De
Ppads™ woelen door het bellenbeluchtingssysteem goed in suspensie
worden gehouden. Een gedeelte van de "pads' wordt met een air-lift

aan de adratictank{s) onttrokken ¢n na uvitlekken en uitpersen worden



de uchone 'pads” weer in de aératietank(s) teruggevoerd Uiigaur
6.2). Hierbij komt slib vrij met een drogestofgehalte van cleca 55,
e nabezinktank kan hierdoor vervallen.
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Flguur 6.2 Principe van het CAPTOR-systeem

Uit anderzoek is gebleken dat de zuurstotoverdracht wordt verbetord,
fen belangri jke kostenfactor vormt de 510 jLage aan en/of hel werlicos
van de Tpadst s De "pads 2ijn retatict duur, f002,57 1600 Tpadn 0 B
cen concentralie van circa 40.000 per m? adrstieruimbe komt 41t e

i

apo o0 /mt L be osthijrapge bedraagl gemiddeld 5% per Jaar oof welon
preroom® beluchtingsruimte  per jaar. Mot het CAPTOR-proces kucnen
overhelaste zuiveringsinrichtingen cenvoudig worden vevbetood doar
torvorging van Cpads’ aan bestasnde adratictank(s). de vrorhogling an
hiomassacencentratle is lager dan bij de flurdhedreactor en de hier-
vior  besproken  alrc-liltreactor van o Gral=-Brooeben o ety veneig
staat dat de reactorcontiguratie van de coonventionele zuiverings-

inrichting niet hehoeft te worden gewijzigd,

et CAPTOR-wyaterm wordt 1o Eongeland bepreostd op b rfoe b
siveringsincichting te brechold. T Amerike 1o ven polol=) fani-
studie met het CAPTOR=-gvoteem  uitegevoerd  an loewoonegtow . S

tabeel 607 wijn conkele  ontwerpgegevens  van het CAFTOR=-gvg

Foreohnld vermeid.
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Tabel 6.2  Ontwerpgegevens van het CAPTOR-systeem te Freehold.
gemiddeld influentdebiet (m*/dag) 9350
BZV primair effluent (mg/1) 144
belasting kg BZV/kg"pads'd.s. 0,56
concentratie aan "pads” (-/1) 40
slib droge stof "pads” (mg/"pad"} 180
equivalente biomassaconcen-
tratie (g/1) 7,2
BZV-verwijdering (%) 75 (70% 's winters,

80% 's zomers)
verblijftijd in CAPTOR-gedeeclte (h) 0,84
totale verblijttijd per
beluchtingsstraat (h) 3,4
d.s.concentratie in spuislib (%) 5

efiiciéncy van de zZuurstof-
overdracht (%) 10

Heidman [44] van de U.S. Environmental Protection Agency, die het
systeem in Amerika onderzocht, komt tot de conclusie dat de oor-
spronkelijke, optimistische verwachtingen ten aanzien van de goede
werking en de voordelen van het CAPTOKR-systeem nog niet zijn bewaar-
heid. De verwachtingen waren waarschijnlijk te hoog gesteld. De
kwaliteit van het effluent was onvoldoende; het gehalte aan zwevende
stof was te hoog (gemiddeld 75 mg/l ). Het BZV-verwi jderingsrendement
was laag (45 - 60%). e door Cooper vermelde hogere verwijderings-
rendementen zouden betrekking hebben op bezonken effluent. [e "pads”
hiijken inwendig betrekkelijk snel anaéroob te worden, waardoor ecen
deal van de slibaktiviteit verloren gaat. Ken verbetering van het
zuurstofrendement. kon niet worden vastgesteld. Problemen deden zich
voor mel betrekking tot het "pads'-reinigingssysteem en het mengen
van de "pads". Zo hedroeg de concentratie aan 'pads" aan de in-
fluent~zijde van de "reactor” 5 - 10 "pads'/l tegen 40 - 60 Tpads”/1
aan de effluentzijde. Ock is het voorgekomen dat "pads” gingen op-
drijven. Pundamentele aspecten zoals de beste tankcon{iguratie en de
plastsing van de beluchtingselementen zijon nog onbeantwoord geble-
ven. Heidman kemt Lol de slotconclusie dat er nog veel moet wordesn
onderzocht om dee echte potentie van het systeew en zijn beperkingen

vast te stellern.
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it proces is een Duitse variant van het CAPTOR=svoveom Hhet o oo -
wikkeld door Linde AG in sanenwerking met de Technionons Do ern it
Mitnchen, Linde maakt eveneens gebruilk van kunststo! oponsjes [rogs-
naande Schaumstoffwiirfeln), die in een araticetank wet betlenbeinh-
Ling worden gebracht (combinatie van gefizeerde onoworije bhiomannag.
Het aan de sponsjes gefixzeerde slib s acticver dan het geonnpens
decrde siib en bevat meer c¢iliaten en nitrificecrders . De spony e
hebben cen afmeting van 1% x 15 z15 mm #n een porositeit van M,
e hoeveetherd biomassa op de sponsjes bedrasgt 10-20 gram dooeze
stof per liter sponsjes. De turbuolentic in de porven zon wvoldoesde
zijn om verstopping tegen te gaan; ey zou sprake zijn van oodn
"knedende” werking. Athankelijk van de gewenste biomascaconoentrat e
bedraapgt het volume van de sponsjes 10 tot 40% van bt tankve bume;
biy het opstarten 5-10 volume-=7% (bi] voorkeur begroeide opon oo
In verband met slijtage is ern hoge kwaliteil pelyucethaans: boin
nodig,  Kabusvormige  sponsjes met  ecen ribbe wvarn TO=35 e koot
ca DM 1000/m . Linde  garandecrt coen overlies  aan Lponsien Lan

. o B :
maimaal 1,57 per jaar.

ben duddelijk verschr! met het CTAPTOR-systeen 1o de gameezipgheid van
v convenbione e nabezinktank, e soponsjen worden uet bebnlp oo
ven geperfoccerde plaat Cgat & o) in ode atcatictank tegen go-
heden,  Lerwijl de fosse actief-slib wviokken o e nahezioht ook
vorden afgeascheiden, e apansjes worden niet goreiniget, L oo
votgling van de osponsjes kan de biomassaconcent ratye i eoad e
roimbe met  ecen factoer 2o 5 btot 5,0 a0 okg/mt owerden o veshesan
Hicrdonr daalt de slibbelasting en verbetert de keatiteit van oL
chtinent lager  BAV) . Gebleken da dat er gelibUoidiy ven ans -
Pijke werbetering van de alibbezinkbing en cony ntabipe i tady -

vorring optrecdt. De sbibvolnwe-index {(SVT) bleelk (nocen gantal we=

vallen met ruim o eon factor 3 te dalen Cvan 385wl e Vo 0e

Bosondion ve bt mogel gk dat e ven zokere e o bt s
outeesadt o it wardt Loegescheven aan anserobie oo o o e et
AN -proces  kan mel voordeo | worden Uoegepast g overte s
svoeringsinry htingen of by sniverioeen A U bapeen ot o

ettt hezankesd Llih Thope S0 0 To it Lottt vyl et ot

solume wan apons jes 10w 20 van het tankeo e ooty e |
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Gebruik wvan sponsjes ten behoeve van de nitrificatie van secundair
eftluent is goed mogelijk. Deze wijze van nabehandeling kan overi-
gens ook bij het CAPTCR-proces worden toegepast. Gezien de lage
slibproduktie van nitrificerende bacterién is geen extra nabezink-
tank vereist. Het gebruik wvan sponsjes voor nabehandeling wvan
effluent geeft ook een reductie van het gehalte aan zwevende stof.
Thans zijn er 3 pilot-plants (volume aératietank 20 1 tot 6 m?) en |
praktijkinstallatie voor de zuivering van zuivelafvalwater (capaci-
teit 2 - 10 m®/h) in bedrijf. Bij deze toepassing werd een lage SVI-
waarde van 55 ml/g hereikt. Er is gewerkt met een bhiomassaconcen-
tratie (totaal d.s.) wvan 15 kg/m®. Een verklaring voor de lage

SVI-waarde wordt in de literatuur niet vermeld.

In een 1 m’® proefinstallatie is de nitrificatie van secundair
effluent onderzocht [45]. Het dragermateriaal nam 37 volume procent
van het reactorvolume in; de zuurstofinhreng vond plaats door middel
van bheluchting met fijne bellen. De zuiveringsresultaten zijn ver-

meld in tabel 6.3.

Tabel 6.3 Nitrificatie van secundair effluent (LINPOR-N}.

omschrijving eenheid in uit
Kj-N (mg/l} 25,2 3,8
NUX-N (mg/1) 0,7 17,4
BZV (mg/1} 16 6
CZV (mg/1) 67 43
verblijftijd (h) 1,7
hiomassa op drager (kg/m?) 10,2
hiomassaconcentratie in de )
rcactor (kg/m*) 3,8
N-belasting {kg/m*. 4.} 0,36 =
(kg/kg.d.) 0,1
L _ N R

De- gouede nitrificerende werking wordt vooral toegeschreven aan
de boge slibleeftijd van aan de sponsjes gehechte nitrificerende

bacteriin.,



Op dezelfde schaal 1s ook de BiV-atbraak van stedelijk atviai-are:

.

ordeyzocht, e resultaten hicrvan zijn vermeld i tabel b4,

Tahel 6.4 BZV-atbraak van stedelijk atvalwater (LINPOK-1).

omschrijving ecenheid 10 uit

o - - 7 i

AN (mg/ 1) 202 16 :

WA (mg/ 1y 250

verblijfugid (h) 2.5 ‘

biomassa op drager (kg/m?) 5,6 |

“vrije' biomassa (kg/m*) Gy b

biomassaconcentratiec in de

reactor (kg/m*) 9.0 |

BZV-helasting (kg/m*.d. ) 2 A j
(kg/kg.d.) 0,55

shibvolume-index (ml/g) 150 (priktijk-

tnctallatye G ‘.

Opgemerkt wordt dat de concentratie aan blomasnsa 1n de reaclor Ho-
trekkelijk pering is in vergelijking met fluidbed slib-op-drager
svsbLoemen.,

Ouk woor het LINPOR-proces geldt dal het stromlogoeestsay o2 ot
be-lnehbingsruimten nog in onderzoek s, Dit ogeldr ook e de U
passing in o systemen mel opperviaktebelnchters. Tevens woprdt aan-
daneht besteod aan de stabilitelt en o de afmetingen van bt dvaaer-
maater il

PANPOk=0 Te tot pu tor op o tedchnlsohe sohaal ool been torgenn

vierhetering  van de werking van bestaandde  zuiveriogoinntallato-,

[ dit verband kunoen worden genoemd de vwxl bFreisiug (100 20b
de e Minchen-Grosslappen (27 beluchtingstank, volame S e
vaarvan 1 tank van 1500w omgebouwd wordt owooe LiNERE= 0 e v

S rnee (v voeorbereiding ).

Blaroloron

Biorotopen of RBOC s Crotating hiotoapioal conbae Lo on b e '
betrekbeb ko prote Schaal torpepant o voor che s pne Uan e
afvaivater. Tn 1979 waren o a0 Amerika 260 birotorinstals g Iy
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gebruik op ricolwaterzuiveringsinrichtingen. Door het EPA Water
Fngineering Research Laboratory, Cincinnati [46] is een onderzoek
ingesteld naar de prestaties van biorotoren onder praktljkomstan-
digheden. Gebleken 1s onder meer dat biorotoren qua prestatie erg
gevoelig zijn voor organische overbelasting of onderbelasting. Het
belangrijkste probleem voor het verkrijgen van goede zulverings-
prestaties  is  zuurstoflimitatie. De exploitatiekosten van bio-
rotoren zijn over het algemeen lager dan die wvan actief-slib-
systemen, maar hoger dan die van oxidatiebedden. Enkele belangrijke
resultaten van het Amerikaans onderzoek zijn hieronder weergegeven:

- met biorotoren wordt de Amerikaanse effluenteis van BZY < 30 mg/|
we'l gehaald. De standaardeis voor BZV verwijdering, minimaal 85%
wordt lang niet in alle gevallen gehaald. Het gemiddelde BAV-
verwi jderingspercentage bedroeg 827 en varieerde tussen 75 en
90%,;

- birorotoren worden ontworpen op grond van empirische relaties. le
totale BZV-belasting moet beperkt blijven tot 6,4 Ih/dag.1000 ft¢
(= 0,031 kg/m? . dag);

- bij mechanisch aangedreven hiorotoren (100.000 {1t® "standard
density media  shafts™ en  150.000  ft4 "high-=density media
shafts") bedraaglt het energieverbruik bij een omwentelingssnel-
heid wvan 1,6 omw/min respectievelijk 2,3 en 3,4 kW per au.
Voor met lucht aangedreven "standard high-density media”-bio-
rotoren geldt hii een omwentelingssnelheld van 1,2 omw/min cen
energieverbruik van 3,6 kW per 100.000 ft2 (= 9302,5 m¢);

- de produktie en de bezinkeigenschappen van het gevormde secun-

daire slih komen overceen met die van slib van oxidatichbedden.

Een modificatie van het actief-siibproces is ontwikkeid an de vorm
varn cen blofilncontactreactor. Hel principe van BIOCOME 15 el
syulecm van rechthoekipge piastic platen, die in de beluchtingstank
van eenoactict-slibinstallatie zijn gelnstalleerd. De platen die-
nen oals contactoppervlak voor micro-nrganismen, waardoor de concen-
tratic aan micro-organismen in de aératietank kan worden verhoogl,
Volgens Hirase (471 kan op deze wijze bij pelijke of Cluentkealiteit

een becemaal hogere BZV-helasting dan bi] het conventionele acticf-

34—



slibsvsteenm worden hereikl, Als andere voordelen worden con g
zuurstofoverdracht en een lagere produktie aan sorplusslib grnoend,
Enkele resultaten, afkomstig van praktijkonderzock In Japan, 210

tabel 6.5 samengevat.

Tabel 6.5 Kesultaten van het BLOCOME-systeem.

BZV-helasting, jaargemidde|de (kg BZV/m* . dag) T0Ln

De levensdunr van het platenpakket wordt op 10 juar geocchat. bhen

indicatie van de kosten 1s niel gegeven.

Len soortgelsjk systeem s onder de naam Bio-Z-Sobhbame looe ety

Ingenicurgesel lschatft moh.H. gepatenteerd (Auslandspatente b 2901509

beluchtingscapaciteit (Nm?* lucht/m?® water) g
beluchtingstijd (h 4.5

BV In eftluent (mg/1) Ca. 1)

vermindering van de slibprodektie G4 (s zomer

22 (T wanter s
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DISCUSSIE

Ten behoeve van de bespreking en de onderlinge vergelijking van slib-
op-dragersystemen 2zijn van enkele systemen de belangrijkste ken-
merken in tabel 7.1 samengevat. De systemen zijn:

twee-fasen fluidbedreactor (Dorr-Oliver);

+ drie~fasen fluidbedreactor {Gist-Brocades);

- pseudo-fluidhedreactoren. Deze naam is door Cooper geintro-
duceerd en heeft betrekking op het CAPTOR- en het LINPOR-
proces.

Niet in de tabel opgenomen zijn de biorotoren en andere slib-op-
dragersystemen, zoals het BIOCOMB-systeem, daar deze reeds op grote
schaal toepassing vinden {biorotoren) of in de literatuur vrijwel

geen aandacht hebben gekregen (BIOCOMB;.

In de tabel is het conventionele actief-slibsysteem als referentie
gebruikt. Essentieel kenmerk van alle slib-op-dragersystemen is de
hogere biomassaconcentratie met als gevolg daarvan een hogere
volumetrische BZV-belasting (2 tot 6 kg BZV/m?.d. in plaats van
circa 1,3 kg BZV/m*.d). De pseudo-fluidbedreactoren, die met
poreuze kunststof blokjes (zogenaamde ''pads") als dragermateriaal
werken, hebben een geringere biomassaconcentratie dan de twee-
en drie-fasen fluidbedreactoren. In tegenstelling tot de pseudo-
finidbedreactoren vertonen de twee- en drie-fasen fluidbedreactoren
geen enkele gelijkenis met het conventionele actief-slibsysteem.
Deze laatste moeten dan ook veel meer als een nieuwe, alternatieve
zuiveringstechniek worden beschouwd, terwijl de pseudo-fluidhbed-
reactoren meer gezien moeten worden als aanvulling op de bestaande,
conventionele zulveringsinrichtingen. Deze systemen kunnen met meer
of minder succes worden ingezet bij overbelaste dinstallaties, bij
installaties die met slecht bezinkend slib te kampen hebben of ten
behoeve  van  aanvullende nitrificatie. De pseudo-fluidbedreactoren
CAPTOR en LINPOR =zijn thans beide nog in ontwikkeling. Op grond van
recente informatie blijken de resuitaten van het CAPTOR-syteem nogal
tegen te vallen, zodat aanvankelijk waarschijnlijk te hoge verwach-

tingen zijn gewekt. Op dit moment |ijkt het LINPOR-systeem, dat in



Tabel 7.1

Zuivering.

[ — e e

omschrijving actief-slib

twee-fasen

Vergelijking van diverse systemen voor aérobe biologische

drie-fasen

(- tacpassing algemeen

|
i — kans op toepassing t.h.v. n.v.t.

teded ke afvalwaterzuivering

LINPOR;
heked

by g b nee bij CAFTOR

Jonng nnet

- als

- bij overbe-
lasting

+/-

51 g b CAPTOR, nec bij LINPOR
Ay b, - mate van positieve of pegaticve wasrdering
) getbdt voor LINROR

£ kan op dit moment geen witsprask over warden gedaan

Iy negatiol voor CAPTOR,

twijielachtiy voor LINPOK

alterma-
tict systeem

fluidbed fluidbed
(Dorr- {Gist-
: Oli1ver) Brocades)
‘- biomassaconcentratie 3 -6 12 - 40 15 - 30
. excl.drager
(kg d.s./m? reactor)
- dragermateriaal niet aanwezig zand Zand
- slibrecirculatie ja nee nee
- vlioeistofcirculatie nee Jja nee
© ot h.v.Zuurstof-
voorziening
i - . . . 2}
- scheiding slib/drager n.v.t. ja jalnee
; Y
‘ Lo . . J
- nabezinking ja nee Ja/nee”
- vuurstofvoorziening lucht Zuivere zuur- lucht
stof
t- zuurstofinbreng in aératie- in vioceistof- in reactor
tank recycle (hui-
ten reactor)
"= belangrijkste knel- - gebruik 0, - niet be-
punten (hoge k()s%(‘rlj ]_Jr‘(Jf‘fd VOoOr
- hoog energice stedelijk
verbruik, afvalwater
ondertouden
vioeistof-
circulatie
. Y
-~ mate van ontwikkeling L + -

alterna-
svslaen

- als
tief

- bij]
lasting

averbe-

.
+I_,_)J

pretido-
fluidned
(CAPTOR,

LINEE )

[
el

fprastir

deeltjes

Ja. nee
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tegenstelling tot het CAPTOR-systeem geen "pads’”-reiniging toepast

en met een conventionele nabezinker werkt, vooralsnog betere "papie-

ren'" te hebben.

Van de alternat

ieve twee-

en drie-fasen fluidhedreactor

is vooral de

twee-fasen fluidbedreactor op basis van beschikbare literatuurgege-

vens wat heter onder de loupe genomen. In tabel 7.2 zijn de belang-

rijkste voor- en nadelen ten opzichte van een actief-slibsysteem nog

eens samengevat.

Tabeit 7.2 Voor~ en nadelen van de twee-fasen fluidbedreactor.

voordelen

Tvéompacié'ﬁgawwijzeé éering
ruimtebeslag ten gevolge wvan
de hoge biomassaconcentratie
en de hoge volumebelasting.

+ nabezinker voor slib niet nodig

of kan kleiner worden uitge-
vorrd.

* mogelijkheid aanwezig om een
geconcentreerd slib te pro-
duceren.

mogelijk lagere aanschaffings-
prijs.

nadelen

-

bij de behandeling van gecon- |
centreerd afvalwater 1is
technisch zuivere zuurstof
nodig.

een hoog energieverhruik in
verband met de recirculatie
van water.

mogelijk hogere exploitatie-
kosten in verband met het

gebruik van zuivere zuurstof.

ingewikkelde bedrijfsvoering.

Wat de zuiveringsprestaties betreft,

mag worden verwacht dat de

fluidhedreactor in principe niet onder bhehoeft te doen voor een

conventioneel biologisch zuiveringssysteem. Over de slibafscheiding

en de slibverwerking, een belangrijk kostenaspect hij afvalwater-

zuivering, 1s In geval van de fluidbedreactor betrekkelijk weinig

hekend. De mogeliikheid bestaat dat

de kwantiteit cn de kwaliteit

(vooral in termen van ontwaterbaarheid) wvan het geproduceerde

spuislib gering respectievelijk goed

sprake zijn van een duidelijk voordeel.

e twee-tasen Hluidbedreactor als

zijn. In dat geval zou er

apparaal voor het aéroob biolo-

zi15ch wulveren van stedelijk afvalwaler, kent naast het bezwaar van

het gebruik van zuivere zuurstof,

ecn

aantal knelpunten waarvan de




belangrijkste het handhaven van de slibhalans is. Het gast hier o
de vraag of bij de potentieel toelaatbare hoge wvolumebelasuting, de
hoge slihconcentratie in de reactor in takt blijft en niet «door ujt-
spoeling daalt.

livor onderzoek en ontwikkeling is inmiddels een aantal knelpunten
opgelost en 1s de eerste praktijkinstallatie voor de zuivering wvan
stedelijk afvalwater in 1983 geplaatst. De installatie, die door
Dorr-0liver is gehouwd, bevindt zich in Hayward, Californie. Hev is
overigens opvallend, dat van de eerste twintig pilot- en praktijr-
installaties die in de USA zijn verkocht, er slechts &fn vonr de
zuivering van stedelijk afvalwater wordt gebruikt. Behalve het po-
bruik van zuivere zuurstof zou de complexiteit wvan de installatic,
waardoor procesoperators nodig zijn, weleens in het nadeel kunnen

woerken,

Bij pgebrek aaun informatie moet de drie-fasen f{luidbedreactor {(air-
liftreactor) hier wverder onbesproken blijven. Een aantal wan e
voor- en nadelen van de twee-fasenreactor zullen evenwel ook vornr e
drie-fasenreactor gelden. Fen helangrijk (poatentieel) voardect van
de drie-fasenreactor ten opzichte van de twee-fasenreactor is, dat
de- ecerstgenoemde in principe met lucht in plaats van wmet zuivere
zuurstot werkt., Dit kan een aanzienlijke besparing in de kosteon
{

opleveren.  Voor de  zuivering van stedelijk afvalwater zal it

systeem Zich evenwel nog moeten bewljzen.

—-------——-m--]
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CONCLUSLE

In het buitenland hebben slib-op-dragersystemen ruime aandacht ge-
kregen. Aan de twee~fasen fluidbedreactor is op grote schaal onder-
zoek verricht in de (SA (Dorr-Oliver), in Canada {(Wastewater Techno-
logy Centre) en in Engeland (Water HKesearch Centre). Daarnaast is
in Engeland (Water Research Centre, UMIST/Simon Hartleyj, in Duits-
land {linde, Technische Universiteit Miinchen) en in Amerika (EPA)
gewerkt aan de zogenzamde pseudo-fluidbedreactoren voor de a#robe

zuivering van stedelijk afvalwater.

In Nederland is weliswaar gewerkt aan afvalwaterzuivering met
fluidbedsystemen (Klapwijk et al. [28], Eggers en Terlouw [29] en
Trentelman et al. [30]), maar aan de aérobe zuivering van stedelijk
aftvalwater met behulp van slib-op-dragersystemen is tot op heden met
nitzondering van biorotoren vrijwel geen aandacht besteed.

Het 1ijkt wenselijk dat ook in Nederland aan dit soort nieuwe ont-
wikkelingen wordt gewerkt.

e meest kansrijke ontwikkelingen voor slib-op-dragersystemen ten
behoove van de zuivering van stedelijk afvalwater lijken, zeker als
het om alternatieven gaat, de twee-fasen {luidbedreactor van Dorr-
Ollver en de drie-fasen {luidbedreactor (aiv-liftreactor) van Gist-
‘rocades te zign. Een belangrijk min-punt wvan het Dorr-Oliver-
proces, ~ de produktic en het gebruik van zuivere zuurstof - speclt
bij de ate-Tiftreactor geen vol, Het (s op dit moment moeiliik wsan
te geven wat de kansen van laatstgenoemd reactortype voor de zii-
vering wvan stedelijk afvalwater zijn. De ontwikkeling is echter
dermate interessant dat praktisch cnderzoek dienaangaande gerecht-
vaardigd is. Dit geldt te meer omdat het Dorr-Oliversysteem Lot nn
tore slechts tot ¢éen praklijkinstaliatie voor stedelijk afvalwater
heott geleid, Bif divt onderzoek zal in ruime mate aandacht mocten
worden  besteed  aan: hechting wvan  de biomassa, slibuitspocliog,
seheiding drager/biomassa on slibkwantiteit en =kwaliteit (ontwator-

baarbirid .

Van deoandere shib-op=dragersystemen, met name de pseudo-fluidbed-
reactaren, 1s het vooralsnog voldoende de ontwikkelingen op de ovoret
tee volgen. FEon duidelijk waarde-oordee]l 14 Lhans nog nict Le geveng

het DINPOR-systeem [ jkt in hel voordeel e z1jn.
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Dorr-Oliver Oxitron and Anitron System Process Studies

Bijlage |1

Pilot Plant Fluidized Bed Size Mreated Flow Runge
Location Waste and Process Configuration (s) amd Configuration m' J
Greenwich, Domestic Wastewuter Rectungular
Connecticut  —Oxitron System b22m =+ 183m ~ 4.6m 194 10 980
—Secondary Effluent Nitrification
~Primary Effluent Curbonaceous BOD Removal
—Primary Effluent Carbonaceous BQD Nitrification
Greenwich, Domestic Wastewater Rectangular
Connecticut  —Oxitron System 0.3m < 1.22m « 46m RLR VRN
—Denitrification of Nitrified Effluent with Methanol
Addition
—Pre-denitnification and Carbonaceous BOD Removal of
Primary Effluent
Orillia, Ont.. Domestic Wastewater Rectangular
Canada —Oxitron System 1.2m ~ 183mx 46m 190 tu 950
—Primary Efftuent Carbonaceous BOD Removal
—Primary Effluent Carbonaceous BOD Remaoval and
Nitrification
Hayward, Domestic Wastewater Rectangular -
California —Oxitron System NISm > 122m~» S8m LN
—~Carbonaceous Oxidation of Trickling Filter Effluent
WRC, Domestic Wastewater Rectangular
Coleshill,
England —Oxitron System 1.2m ~ 1.83Im < 56m ¥3- 200y
—Primary Efftuent Carbonaceous BOD Remaoval and Niurification
AWA, Raw Water Rectangular
Bucklesham, i
England —Oxitron System J44m > 2 ldmxTm 22724773
— Denitefication of River Water witih Carbon Source AJddition
Burfington, Domestic Wastewater Circular
Ontarnio,
Canada —Anitron System 00186 m* « 3.05m

Cedar Rapids,
fowa

Detroit,
Michigan

Columbia,
S. C.

Williamsburg,
Virginia

Hertogenbosch,
Netherlands

Munich,
Germany

Muscatine,
lowa

Burlington,
Ont., Canada

Stamford,
Connecticut

Stamford,
Connecticut

—Carbonaceous Reduction of Efffuent from Sludge Heat
Treatment Process

industrial
—Oxitron System
~—Carbonaceous Oxidation of High Strength Carbohydrate
Wastewater

Industrial
—Oxitron System
~Carbonaceous Oxidation of High Strength Organic
Chemicals (Paint Solvents) Wastewater

Industrial
—Oxitron System
—Nitrification of Nuclear Fuel Processing Wastewater

Industrial
—Oxitron System
—Carbonaceous Oxidation of Organic Chemicals
(Synthetic Fibre Production) Wastewater

industrial
—Oxitron System
—~Carbonacecus Oxidation of Brewery Wastewater

[ndustrial
—Oxitran System
—Carbonaceous Oxidation of Bottling Plamt Wastew uter

Industrial
— Anitron System
—Carbonaceous Reduction of Soybean Processing
Wastewater

Indusirial
—Anitron System
—Carhonaceous Reduction of Organic Chemicals
{Synthetic Fibre Production) Wastewater

indusirial
— Anitron System
~—Carbonaceous Reduction of Dairy Wastewater
(Whey Permeate)

[ndustrial
—Anitron System
—Carbonaceous Redyction of Effluent from Soft Board
Manufacturing

Rectangular
D3ISmMx 1.22m x 16m

Rectangular
0.305m « 1.22m »x 4.6m

Circular
GOIR6 M x 105 m

Recrangular
122m = 1.E3m < d6m

Circular
93 cm? ¥ 305 ¢m

Circular
186 ¢’ < 305 cm

Circufar
186 cm? » S cm

Circuar
186 cm* » 305 ¢m

Circutar
1%hm” ¥ S cm

Circular
IR6 cm” ¢ U8 o




1

Eijlage 2

Municipal Oxitron Syvstem Applications; Current Capahilities (October 19%M)

Oxitron Treatment Configuration(s) Effizent Charactersnios Final Etfluent Charauctenstics
Application Involving Oxitron Svstem From Ohatron Suatemn Fram Treatment Configutation.
Requirement Configuration mg | mg,|
Aerobic Carbonaceous
BODs Removal
Conventional Oxitron New Plant Prnimary treatment — BOD: P50 20 BODs: 151025
reactor design Oxitron System sS MIRAI S8 20 to M)
New Plant Primary treatment — BODe 150 28 BODs 10
Oxitron System — $5 MIRTJRD 55 10
filtration
High-rate Oxitron New Plant or upgrading Primary treatment — BOD: 4010 /0 BODs 1510 20
recactor design existing plant Oxitron System — SS i to 60 sS 1510 30
suspended growth NHeN 110}
nitnfication reactor
-+ clanfication
Increasing capacity Primary treatment — BOD: 4o & BODs 1510 30
of existing plant trickling filter — SS S0 70 SS 200 30
Oxitron System —
clarification
Increasing capacity Primary treatment - BOD: 40 1o 60 BOD: 1510 30
of existing plant Oxitron System — 55 e 7D SS 20 1o 3D
suspended growth
reactor — clanf-
cation
Nitrificetior af Ne v plaat or upgrading P:riry treatment -+ EOD- IC o 1f BODs Mo )5
Secandary Effluent existing plant suspended growth — SS 15020 S5 1510 20
clarification — NHa-N 1 to 3 NHa-N i3l
Oxitron System
New Plant or upgrading Suspended growth — BOD« 1010 |5 BODs 1w i
existing plant clarification —» S8 151020 S8 1510 20
Oxitron System NHeN 1103 NHe-N 1to3
New Plant or upgrading Primary treatment — BOD- 1010 15 BODs 10 to 5
existing plant trickling filter -+ SS 51020 5SS i51020
ctarification — NHaN w3 NHae-N to3l
Oxitron System
New Plant Primary treatment — Ist stage
Ist stage high-rate BOD: 4010 60 BODs iG 1o 25
Oxitron System — S8 40 10 A0 $s 1510 30
Ind stage Oxitron NHe-N 151w 29 NHl-N ftod
System
New Plam Primary treatment — Ist stage
Ist stage conven- BOD: 1510 25 BOD: iNto 15
tional Oxitron S8 20 1o 30 SS IS0 20
system — second NHa-N 1510 26 NHa-N IR
stage Oxitron Svitem
Cumbined Aerobic New Plant Primary treatment — BOD: %1025 BODs 15te 25
Carhonaceous BODs Oxitran System ss Wto 20 55 2010 30
Remaval and Ni- NHa-N lte3 SHaeN 1103
irification
FPost-Denttrifi- New Plant Oxitron System BOD:. 0w 1f BOD- 01013
cation of Nitri- 55 1510 20 SS 151020
fied Effluent NHeN P10} NHeN 1103
NN Tio 3 NN lto3




Voorts geldt:

. Bijlage 3
' Zuurstotinbreng
l $0, ka/mh
l 8, m3/h CO ¢, m/h
' Ci kg /m? v Cy kg/ma
I ()z—ha'lans.
I ophoping = ingaand transport - uitgaand transport + produktie.
In de stationaire toestand is de ophoping = 0.
' uitgaand transport = ingaand transport + produktie
T = + - - -
' av ) Cu wv Ci ®02 v Q)e Q)s an (1)
@V = afvalwaterstroom in (m3/h)
. .fjl. = zuurstofconcentratie in influent (kg/m?)
Cu = zuurstofconcentratie in effluent (kg/m?)
' V = reactorvolume respectievelijk volume van de aératicruimte (m?)
B .
U2~ zuurstoftoevoer (kg/m-*h)
' C*)E) = zuurstofverbruik als gevolg van endogene adembaling (kg/h)
@g = zuurstofverbruik als gevolg van substraatademhaling (kg/h)
l (f)rl = zuurstofverbruik als gevolg van nitrificatie (kg/h)
' cﬁp =5, N - (‘b Y {kg/h) (2)

= by . \ ,
@S =3 B nBZV S v (kg/h) (3)
i ] |
f] = : ,
Ju 24 N nKi‘N R v (kg/h) (4)



n = ovenredigheidsfactor (kg GZ/kg doy dag
Ch = hiomassa concentratic (kg dos. /u?)
65 = evenredigheidsfactor (kg szkg algebroken BAV)
B = BZV-belasting (kg BEV/m?® dag)
= percentage BZV-: ank
Ny percentage BZV-afbraak
N = stikstofbelastling (kg Kj=N/m?. dag)
nKj—N: percentage omzetting van stikstof o nitraat
h“- = evenredigheidsfactor (kg UZ/kg Kieldahl N omgezey

De Uz-halans ziet er dus als volgl wit:

Als de baluns betrokken wordt op 1 m?® aératic - coq. reacturruimbe en nitr.
wordl verwaarloosd, ziet de halans or in forumlievorm als woligt uit:
]

. . . I
O O - { .
Yy Cu v UUZ 24 g b 24

Berckening van O“ (kg fn )

De volgende uvitgangspuntoen Zijn gehanteerd:

BV afvalwatcer = 0,3 kg/m® (300 mg/1)

" - / N o i s « § rr ’ |
e © 0 e/ o= 0,1 kg szkg doncdeg (21
Ny = 0,4 r’;[; = 0,5 kg EJZ,"kg BV (= B2y werwnadends 21
Actiet=-gtibinstallatie Pl dbedreac by
(,L L0008 kefm? GLOo04 ke

) It
(,} = kg lﬁt = 18 Keg/im®

Il ) 1
I L0 kg BAV /in® dag Iy 12 kg B2V S g
6, I R A S I R S g

y i

= 1,0 i
I ' !
v 0wt o= LB u it
Substitntico vap de gegevens in {6
0,4 0 00z = [ AR S B VIS
( . ! . ) \
+ ot - , [J‘J P ]‘ i o { +o - ' | - _
‘jz Pt Kt ‘l__‘: PR 1 P

b, L0557 ke 0 St h i ISR S . wot - :

) Z . -
shpeconel S 0 St T 1 o . P 1 el

2 5
P ISV AT
f'J ’




Voor actief-slibsystemen variféren de O0OC-waarden van de gebruikelijke

beluchtingssystemen tussen 25 en 250 g 02/m3.h.

Hieruit volgt dat de zuurstoftoevoer van de adratiesystemen ruimschoots
toereikend is voor een actief-slibinstallatie. In geval van slib-op~drager
fluidbedsystemen =zijn er in principe drie mogelijkheden om de hogere
zuurstofbehoefte per m® op te vangen:

- zuivere zuurstof opgelost in een recirculatiestroom tot 40 mg/l
(Dorr~0liver);

luchtzuurstof opgelost in een grotere recirculatiestroom tot circa
% mg/l, twee fasen;

- door middel wvan een air-liftsysteem; zeer intensieve fluidisatie

c.q. pompwerking door directe luchtinjectie in de reactor.
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Bijlage 4

Flnidisatiesnelhedid

De vlceistofsnelheid (de =zogenaamde superficiéle snelheid) moet bij
intrede in de fluidbedreactor juist voldoende zijn om het gepakte hed van
inerte dragerdeeltjes in de reactor te fluidiseren. De grootte van de
flutdisatiesnelheid hangt af wvan de dichtheid en de afmeting wvan de
deeltjes, de dichtheid en de viscositeit van het afvalwater en de volume-
fractie (porositeit) van het bed.

Indien de diameter van de reactor veel groter is dan de diameter van de
deeltjes, kan de wandwrijving worden verwaarloosd.

Volgens de literatuur [14] kunnen voor de herekening van de fluidisatie-

snelheid (vo) de volgende formules worden gebruikt:

(1) v, =V el {empirische formule volgens Richardson en Zaki)
v = stationaire valsnelheid van een enkel deeltje
£ = porositeit van het bed
n = correlatiefactor, te berekenen uit de empirische relatie
ds -G, 1
(2) n = (4,45 + 18 a*)Re ’ (geldig voor 1 < Re < 200)
dg = deeltjesdiameter
d = diameter van de reactor
v p dS
(3) Re =——
n
Re = Reynoldsgetal (dimensieloos)
o = dichtheid van afvalwater
n = viscositeit van afvalwater
3
(4) € RPZ _ 4 EE_?ﬁggpﬁw“_ez
oo 3 2
q “
CD = "drag" coéfficiént (dimensieloos)
g = versnelling van de zwaartekracht
p, = dichtheid van de deeltjes
(5) C“ HPZ = 24 Re(1 + fé Re) (geldig voor Re < 100)



De procedure voor de berekening van de vioeistof- of [luldrisatiesneibe,d
in twee-fasen reactoren (lage Re-waarden) is nu als volgt:
(ta uit wvan p, P> dg, n en &.

r

a) bereken de waarde van CD Rez met formule (4)

b berekesn de waarde van Re met formule (5), Trial and Error
C) hereken de waarde van o met formule (2)
d) bercoken de valsonelheld v met tormule (3)

£ ) bereken de fluidisatiesnelherd Vs met formule (1); & zand = G,38 = 0,4z

Voor zanddeeltjes met een diameter van 0,6 mm en een dichtheid wvan
26473 kg/m* kan aldus een minimale flutdisaticsnelheid van 00,0656 m/fs 1= 20

m/h) worden berekend,
fn de praktijk worden fluidisaticsnelheden van 10 - 40 m/h tocgepast.
Duor de biologische groei op de tnerte dragerdeelt jos neemt de gemiddelde

dichtheid van de deeltijes at. Voor de dichtheid van "begroeide™ deeltjes

kan de volgende betrekking worden afgeleid.

p, ot [T+ 1177)3 - 1p

5 r b

{6 Ny = G +”Em )3
s

Pi = dichtheid van het "begroeide' deeltje
Dy, = dichtheid van de biomassa
v straal van het inerte deeltje
Lk = dikte van de biotilm

Deze dichtheidsverandering van de deeltjes leidt tot eon sterke toeiamc
van de hoogte van het fluidbed en daardoor van de porositeirt o, Het hed
cxpandeert . He bedezxpansie kan tot het S-voudige van de oorspronkels ke
bedhoogte oplopen (gewoonlijk 2 o % x de vorspronkelijke bedhoogter. fnode
voleende {igunr s de bedexpansie als functie van de v lorrataotbbelast tng

(m /s omin) weerpepgeven.




Sand emschiieflich Bomasse D-06mm

8

Spez. Gewicht des Sandes 2,65
Spez. Gewicht der trockenen

Ausdehnung des Wubelbettes
e

he / Blomasse 1,40
/ , ‘O'C Wassergehalt der Biomasse 0,95
3 Porosiat des unbewachsenen
\ ruhenden Sandbeties 0,36
Unbewachsener Sand  D+04 mm
'S @ @ D * ® as

-
Oberfiichenbeschideung, m3/m . min

Ausdehnung des Oxitron-Wirbelbettes als Funktion der
hydraulischen Flichenbeschickung.

Als gevolg van dichtheidsverschillen treedt in het twee fasern {luidbed een
zekere classificatie op. De decltjes met de grootste hoeveelheid biomassa

zullen zich boven in het fiuidbed verzamelen.
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Bijlage 5

Afmeting van de twee-fasen fluidhedreactor

Afvalwaterstroom 10.000 m3/dag

RBZV 300 mg/1

BZV-aanbod 10.000. 0,3 = 3000 kg/dag
Verwijderingsrendement Ngpy = 90%

O, -toevoer door middel van zuivere zuurstof buiten de reactor.

2

Berekening van het reactorvolume

BZV-reductie: 3000. 0,9 = 2700 kg BZV/dag.
”dag.

Veronderstel een BZV-belasting in de fluidbedreactor van 12 kg BZV-afhraak/m>
Hieruit volgt een volume van de fluidbedreactor van 2120 m3? = 225 m3,

Berekening van het vloeistofdebiet

Stel het 02~verbruik per kg BZV-afbraak = 0,8 kg.

Het totale Oz—verbruik bhedraagt dan 2700. 0,8 kg/dag = 2160 kg/dag.
Bi] een rendement wvan 90% zuivere 02 bedraagt de 02—toevoer 2400 kg/dag
{circa 100 kg/h).

Twee-fasen fluidbedreactor

Oz-ha]ans
@L ' Co i 90, t9 Cu - wt
4

C =0

0

Ci = 40 mg/l = 0,04 kg/m?

Cu = 4 omg/l = 0,004 kg/m?
Ingevuld

0 + 2400 + %r . 0,004 = (%r + 10.000)0,064

@r = 55.500 m3/dag

¢, = 65.500 m*/dag

toevoer van zujvero (O

2

in gefluldiseerde toestand.




Berekening van de reactordoorsnede

Ste}l de fluidisatiesnelheid = 40 m/h (maximale snelheid)
65.500

i 2 = 2 . e — g .
L hp ™ 68 m¢. (diameter 3.3 m)

De dwarsdoorsnede wordt dan

Berekening van de reactorhoogte

De hoogte van het fluidhbed is ggé = 3.3 m.

De hoogte van de reactor zelf zal dan wellicht * 5 m bedragen.

Opmerking
. . e 225.24 . . -
De gemiddelde viceistofverblijftijd hedraagt 0666 T 0,% h. Volgens Toope.

moet de verblijftijd circa 1 h zijn.



